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Kapitel 1

Einleitung

In der chemischen Industrie kommt den partiellen Gasphasenoxidationen von
Kohlenwasserstoffen eine grofle Bedeutung in der Produktion von Grundstoffen zu.
Sie bilden die Grundlage fiir die Herstellung von Polymeren, Weichmachern und
Farbstoffen. FEinige bekannte Beispiele sind die Oxidationen von Ethen zu
Ethylenoxid, von Propen zu Acrolein und Acrylsdure, von Butan zu
Maleinsdureanhydrid und nicht zuletzt von ortho-Xylol (o-Xylol) zu
Phthalsdureanhydrid (PSA).

Bei diesen Prozessen handelt es sich um exotherme Reaktionen mit hoher
Wirmetonung.

In der vorliegenden Arbeit wird die partielle Oxidation von o-Xylol zu PSA
untersucht. Die Reaktionsenthalpie von 0-Xylol zu PSA betragt ungefdhr 1100 kJ/mol.
Die Reaktion lauft vornehmlich in einem Temperaturbereich von 350-390 °C ab. Zur
Abfiihrung des hohen Wiérmestroms wird diese Reaktion in Rohrbiindelreaktoren
durchgefiihrt. GroBitechnische Anlagen enthalten mehr als 25000 Rohre (dgen, ~ 20 - 25
mm, lgop < 4,5 m [1]), die durch eine Salzschmelze von auBBen gekiihlt werden [2].
Dennoch bildet sich ein axiales und radiales Temperaturprofil innerhalb des
Katalysatorbetts im Einzelrohr aus [3]. Studien belegen, dass dieses Temperaturprofil
bzw. eine schlechte Wirmeabfuhr die PSA-Selektivitit beeintrdchtigen [4, 35].
Zusitzlich werden die erzielbare Raum-Zeit-Ausbeute von PSA und die Lebensdauer
des Katalysators limitiert [6, 7]. Simulationsrechnungen zeigen, dass bei diesem
Prozess eine Gefahr des ,,Reaktordurchgehens besteht, wenn die Prozessbedingungen
minimal schwanken [3, 4, 6, §8].

In einigen Studien wurde bereits untersucht, wie die Betriebsweise eines Reaktors fiir
die PSA-Synthese verbessert werden kann. Ziel dieser Untersuchungen sind die
verbesserte Temperaturkontrolle, die Realisierung hoherer Gesamtvolumenstrome,
gesteigerte Selektivititen zu PSA sowie ein geringerer Druckverlust iiber dem
Katalysatorbett, was insgesamt zu einer Steigerung der Raum-Zeit-Ausbeute (RZA) an
PSA fiihrt.



2 Einleitung

Eine Vielzahl der Studien setzt vor allem bei der Weiterentwicklung des
Katalysatorsystems an. Bisher werden grof3technisch so genannte Schalenkatalysatoren
eingesetzt. Diese bestehen aus kugel- oder ringférmigen, inerten Tragern, auf denen
der eigentliche, fiir die Reaktion aktive und selektive Katalysator (Aktivkomponente),
in Form einer diinnen Schicht (0,1-0,2 mm) aufgebracht ist.

In einem Ansatz zur Leistungssteigerung von PSA-Reaktoren wird das Katalysatorbett
strukturiert aufgebaut, indem die Aktivitit und Menge der Aktivkomponente auf dem
Trager iiber die Lange des Reaktors variiert wird. Dabei sollen lokale
Temperaturspitzen reduziert und die RZA erhoht werden [9, 10, 11]. Der Einsatz
verschiedener Tragerstrukturen stellt eine weitere Moglichkeit dar, um eine
gleichmifBigere Temperaturverteilung und einen geringeren Druckverlust im
Katalysatorbett zu erhalten [12, 13, 14].

Keramische Schwimme als Katalysatortrager sind geeignet, ein gleichmifigeres
Temperaturprofil und einen geringeren Druckverlust zu realisieren. Die Arbeiten von
Richardson et al., die sich mit der Charakterisierung fester Schwamme hinsichtlich der
fluiddynamischen Eigenschaften und der Stoff- und Warmeiibertragungs-
charakteristika beschiftigen, unterstreichen das Potential derartiger Materialien als
Katalysatortrager in stark exothermen Oxidationen [15]. Aufgrund der durchgehenden
Feststoffphase ist die Warmeleitung in Schwammen gegeniiber Festkorperschiittungen
verbessert [16]. Auch ist nachgewiesen, dass der Druckverlust {iber einer
Schwammpackung geringer ist als liber Festbetten aus Kugeln (6 mm Kugeln) [17, 18,
19].

Der Einsatz keramischer Schwamme in der partiellen Oxidation von 0-Xylol zu PSA
erfordert eine Beschichtung der keramischen Struktur mit der entsprechenden
Aktivkomponente. Die Aktivkomponente flir die PSA-Synthese setzt sich aus
Vanadiumpentoxid (V,0s) und Titandioxid (TiO,), dem Promotoren zugesetzt sein
konnen, zusammen. Hergestellt wird diese Aktivkomponente meist durch
Impréagnierung des Titandioxids mit Vanadiumpentoxid. Groftechnisch wird zur
Beschichtung eine Suspension aus der aktiven Komponente auf heile Tréager
aufgespriiht.

Eine alternative  Herstellung von  V,0s/Ti0,-Katalysatoren  liefert  die
Flammenspriihpyrolyse (FSP). Dabei wird eine fliissige Ausgangslosung durch eine
Kapillare in eine Flamme dosiert und in feine Tropfchen dispergiert, die dann zu
V,0s/TiO, —Metalloxiden verbrennen. Stark et al. [20] zeigten, dass durch die
Flammenspriihpyrolyse die Produktion von V,05/Ti0, Mischoxid - Nanopartikeln mit
einem gewiinschten Vanadiumgehalt moglich ist. Im Gegensatz zu Katalysatoren, die
tiber die Fliissigphase hergestellt werden, besitzen die so hergestellten Agglomerate
eine hohe spezifische Oberfldache und eine offene Porenstruktur.



Durch einen geeigneten Versuchsautbau wird es moglich, die keramischen Schwamme
im Abgasstrom der Flamme zu platzieren und die entstehenden V,0s/TiO, Mischoxid
— Nanopartikel direkt auf der Schwammstruktur abzuscheiden.

Ziel der vorliegenden Arbeit war die Abschitzung des Potentials keramischer
Schwamme als Katalysatortrager. Die dafiir notwendigen Untersuchungen wurden
mittels der partiellen Oxidation von o-Xylol zu Phthalsdureanhydrid durchgefiihrt.
Dabei lasst sich die Arbeit in zwei Untersuchungskomplexe unterteilen.

Im ersten Teil wurde ein rein theoretischer Vergleich von Festbettreaktoren mit
Kugeln und Schwammpackungen fiir einen grofStechnischen Mafistab durchgefiihrt.
Mit der Software Matlab wurde dazu sowohl ein eindimensionales, als auch ein
zweidimensionales Modell erstellt. Die Ergebnisse des Festbettreaktors wurden im
eindimensionalen Modell als Referenz eingesetzt um das Potential der Schwiamme
tiber Fallstudien weiter abzuschidtzen. Die Simulationen zeigten einen deutlichen
Trend, dass Schwdamme unter bestimmten Vorraussetzungen durchaus fiir den Einsatz
als Katalysatortrager geeignet sind und zu einer Verbesserung des
reaktionstechnischen Verhaltens fiihren konnen.

Im zweiten Teil wurden experimentelle Untersuchungen mit keramischen Schwammen
in der partiellen Oxidation von o-Xylol durchgefiihrt.

Es stellte sich die Aufgabe, einerseits einen geeigneten Katalysator zu verwenden und
andererseits den Schwamm mdglichst einfach und reproduzierbar mit diesem
Katalysator zu beladen. Die Katalysatoren wurden durch das Verfahren der
Flammenspriihpyrolyse (FSP) und durch ein Impriagnierungsverfahren nach einer
konventionellen Rezeptur hergestellt. Zuerst wurden die Katalysatoren als
Vollkontakte in Form von Splitpartikeln eingesetzt und miteinander verglichen.

In der Literatur ist der Einsatz von Schwidmmen als Katalysatortrdger in der PSA-
Synthese bisher noch nicht bekannt. Daher wurden zuerst Untersuchungen
durchgefiihrt, die Riickschliisse auf die Stromung in Schwdmmen zulassen und den
Einfluss von Schwammmaterial und Porendichte (ppi-Zahl) auf die Reaktion abkléren.
Dann erst wurde der neuartige FSP-Katalysator auf Schwdmmen hinsichtlich des
reaktionskinetischen Verhaltens und moglichen Verbesserungspotentialen néher
analysiert.

Fiir den experimentellen Vergleich verschiedener Tragerstrukturen wurden Kugeln
und Schwamme auf die gleiche Weise mit V,0s/TiO, Mischoxid - Nanopartikeln
beschichtet und reaktionstechnisch untersucht.
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Kapitel 2

Grundlagen

2.1 Keramische Schwamme als Katalysatortrager

Keramische Schwidmme bieten ein breites Anwendungsspektrum im Bereich der
Verfahrenstechnik. Vor allem besitzen die Schwamme viel versprechende
Eigenschaften fiir den Einsatz als katalytische Packungen in Festbettreaktoren [15].
Schwidmme sind monolithische, starre, regellose Netzstrukturen aus verbundenen
Stegen, die von einer kontinuierlichen Hohlraumphase in alle Raumrichtungen
durchdrungen werden (Abb.2.1-1). Die Stege besitzen die Form von triagonalen
Prismen. Jeweils vier Stege treffen sich in einem Knoten. Durchschnittlich begrenzen
fiinf Stege ein Fenster. Jeweils zwei Zellen kommunizieren durch ein Fenster. Zellen
sind polyedrische Rdume von denen jeweils drei an einen gemeinsamen Steg grenzen.

Abb. 2.1-1: Keramische Schwammstruktur: [= Steglinge; t= Stegdicke; d,= Fensterdurchmesser

Ein gingiges Mall zur Beschreibung der Schwammstruktur ist die ppi-Zahl. Sie gibt
die Anzahl der Poren pro Liangeneinheit (Inch) an. Die Problematik, die hier auftritt
1st, dass in dieser Grofie nicht zwischen Fenstern und Zellen unterschieden wird und
diese somit sehr ungenau ist. Zudem bezieht sich die ppi-Zahl nicht auf den
keramischen Schwamm, sondern auf das Polymertemplat, aus dem er hergestellt
wurde. Ubliche ppi-Zahlen keramischer Schwimme liegen zwischen 5 und 100 ppi.
Die hier verwendeten Schwdamme der Firma Hi-Tech Ceramics werden durch die so
genannte Replikmethode hergestellt. Dabei wird ein Polymerschwamm mit einer
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Keramiksuspension beschichtet. Nach der Beschichtung wird das Polymertemplat
durch Verbrennen entfernt und anschlieBend der Keramikgriinkérper durch
Hochtemperatursintern gefestigt. Die Zusammensetzung der Keramiksuspension sowie
die Sintertemperatur bestimmen die Element- und Phasenzusammensetzung der
Keramik. Die Eigenschaften des keramischen Schwammes, wie beispielsweise
Wirmeleitfahigkeit, Hérte, Thermoschockbestindigkeit oder auch maximale
Betriebstemperatur lassen sich durch die Materialauswahl einstellen [21].

Der Leerraumanteil €p,crung Stellt ebenfalls eine wichtige GroBe zur Beschreibung der
Schwammstruktur dar und ergibt sich aus Stegdurchmesser, Fenster- und Zellgrof3e.
Der Leerraumanteil ist die Porositit der Schwammstruktur. Die Werte liegen
tiblicherweise zwischen 75 und 90 %. Dartiber hinaus kann eine Gesamtporositit &g,
definiert werden, in die zusitzlich zum Leerraumanteil, die Porositit des keramischen
Materials und der Steghohlrdume, die sich durch das Abbrennen des Polymertemplats
ergeben, eingehen (Anhang Tab. A.1-2).

Eine weitere wichtige Grof3e stellt die volumenspezifische Oberfldche dar sie ist ein
direktes MaB fiir das Potential des Schwammes im Einsatz als Katalysatortrager.

Fiir eine grobe Abschitzung der geometrischen Oberfliche bezogen auf das
Bettvolumen (volumenspezifische Oberfliche) stehen mehrere Modelle in der
Literatur, wie zum Beispiel das Modell des hydraulischen Durchmessers nach
Richardson [17] zur Verfiigung (GI. 2.1-1).

A€ puct
Sy =—— 2.1-1
V dh
mit S, volumenspezifische Oberfliche in m™
EPackung Leerraumanteil
d, hydraulischer Durchmesser in m

Der von Richardson verwendete hydraulische Durchmesser wurde zur Berechnung der
volumenspezifischen Oberfliche dem mikroskopisch ermittelten Fensterdurchmesser
gleichgesetzt (Anhang Tab. A.1-2).

Zur Beschreibung der Schwimme konnen bestimmte regelmiflige Gitter deren
Struktur vereinfacht darstellen. Eine Beschreibung konnte durch eine Packung aus
gekappten Oktaeder nach Kelvin [22] (Tetrakaidekahedron Modell) oder durch die
Weaire-Phelan-Packung [23] erfolgen (Abb. 2.1-2).

Basierend auf dem so genannten Tetrakaidekahedron Modell kann die geometrische
Oberfliche bezogen auf das Reaktorvolumen durch Gleichung 2.1-2 wiedergegeben
werden [21].
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4,82 r—
SV = d +1 l_gPackung 21-2
F

mit  dp Fensterdurchmesser in m
t Stegdicke in m

a) : b)
: ‘ i hl' 2

Abb. 2.1-2: a) Kelvin-Packung (Tetrakaidekahedron Modell) aus gekappten Oktaedern, b) Waire-
Phelan-Packung

Dariiber hinaus kann die geometrische Oberfliche durch kernspintomographische
Methoden ermittelt werden. In [24] wird eine kernspintomographischen (MRI)
Auswertung der geometrischen Oberfliche von Aluminiumoxid Schwimmen
verschiedener ppi-Zahlen vorgestellt.

Eine allgemein giiltige Beschreibung der geometrischen Oberfliche von Schwammen
unterschiedlicher Eigenschaften ist nach dem jetzigen Stand der Technik allerdings
noch nicht moglich.

2.1.1 Druckverlust

Ein Vorteil von Schwammen als Katalysatortrdger im Vergleich zu konventionellen
Schalenkontakten, wie zum Beispiel Kugeln oder Hohlzylindern, ist der geringere
Druckverlust. Eine Vielzahl an Untersuchungen zeigten, dass ein mit Schwadmmen
strukturierter Reaktor [17, 18, 19, 25] einen geringeren Druckverlust aufweist als
beispielsweise ein Reaktor, der mit Kugeln gefiillt ist (Abb. 2.1-3).
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Abb.: 2.1-3: Druckverlust iiber Kugelpackungen (Kugeln d=3 und 6 mm) und iiber
Schwammpackungen bestimmt von Moreira et al. [18], Decker et al. [19] und Richardson et al. [17].
Kugeln mit einem Durchmesser von 6 mm entsprechen industriellen Mafstiben. Kugeln mit 3 mm

Durchmesser besitzen eine vergleichbare volumenspezifische Oberfliche (S,) wie 20 ppi Schwimme.

Zur Darstellung der Korrelationen von Moreira et al. [18] und Richardson et al. [17]
wurden bei der entsprechenden ppi-Zahl die Schwammeigenschaften, wie Leerraum-
anteil und Porendurchmesser, aus den jeweiligen Untersuchungen eingesetzt. Bei
Decker et al. [19] wurden die fiir die Korrelation giiltigen Werte (¢=0,81) eines
untersuchten 20 ppi Cordierit Schwammes fiir obige Darstellung verwendet.

Die Grundlage der Korrelation zur Bestimmung des Druckverlustes fiir Schwiamme
bildet hier die Forchheimer Gleichung [26], die sich aus dem viskosen und dem
Tragheitsanteil des Druckverlustbeiwertes zusammensetzt (Gl. 2.1-3).

_dp _ 1 Pr

=Lu, +Lu; -
dx K, 0 i, 0 2.1-3
mit p Druck in Pa
X Liange in m
n dynamische Viskositét in Pa's

k;/k, Permeabilitdtskonstanten
pr Fluiddichte in kgm™
u, Leerrohrgeschwindigkeit in m's™
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Die Permeabilititskonstanten k; und k, hidngen von den Strukturmerkmalen der
Schwidmme ab.

In Abb. 2.1-3 wird deutlich, dass bei gleicher ppi-Zahl der Schwammpackung, sich der
Druckverlust abhingig vom Autor dndert. Trotz gleicher ppi-Zahl ist es denkbar, dass
die Schwamme unterschiedliche Eigenschaften, wie z.B. beziiglich der Stegdicke und
des Fensterdurchmessers besitzen. Wenn diese strukturellen Eigenschaften nicht
ausreichend verstanden werden, hat dass unterschiedliche Korrelationen zur Folge.
Eine allgemein giiltige Korrelation fiir den Druckverlust existiert noch nicht, da die
strukturellen und texturellen Eigenschaften bis jetzt noch ungentigend erfasst sind.

2.1.2 Warmetransport

Der Wirmetransport in Schwidmmen wurde bisher nur in wenigen experimentellen
Arbeiten untersucht. Die ermittelten Korrelationen sind nicht allgemein giiltig und
beschrinken sich auf die jeweils eingesetzten Schwimme und deren Eigenschaften.
Zusitzlich sind die Korrelationen abhingig von den gewéhlten Messbedingungen. Die
existierenden Modelle fiir die Konvektion von der Schwammoberfliche zum Fluid, fiir
die Ruhewérmeleitfiahigkeit und fiir effektive Wiarmeiibertragungsgrofen sind in [27,
28] zusammengefasst. Die Konvektion von der Schwammoberfliche zum Fluid wird
von Schlegel et al. [29], Giani et al. [30] und Younis und Viskanata [31] fiir jeweils
verschiedene Materialien und Geometrien beschrieben. Von Fu et al. [16] und
Bhattacharya [32] wurde ein Modell fiir die Ruhewidrmeleitfahigkeit entwickelt und
experimentell iiberpriift. Effektive Warmeleitfahigkeiten wurden von Richardson [33]
eindimensional und von Peng et al. [34] und Decker et al. [19, 35] zweidimensional
beschrieben.

In festen Schwiammen konnen theoretisch Stromungsablosungen und Wirbelbildungen
auftreten. Der hohe Leerraumanteil und die tortuose Struktur begiinstigen radiale
Vermischungen iiber den kompletten Schwammgquerschnitt. Dadurch konnen Stoff-
und Wirmeaustausch von der Oberfliche des Schwammes zum Fluid verbessert
werden. Im Vergleich zu Wabenkorpern werden hohere Stoffiibergangs- [30] und
konvektive Wiarmetibergangskoeffizienten [29] ermittelt. Auch die Warmeleitung ist
bei Schwidmmen aufgrund der durchgehenden Feststoffphase im Vergleich zu
Formkorperschiittungen [16] (Kugelschiittung) verbessert. Bei hoheren Temperaturen
ab ca. 600 °C wird der Wairmetransport durch die hochpordse Struktur mittels
Wirmestrahlung gesteigert [33]. Die effektive Warmeleitfdhigkeit nimmt durch die
Strahlung mit steigender Porositidt des Schwammes zu [36].
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Es kann angenommen werden, dass der Wérmetransport in einem Reaktor mit
Schwammstruktur gegeniiber einem mit Kugeln, Hohlzylindern oder Wabenkorpern
gefiillten verbessert werden kann.

2.1.3 Stoffubertragung in keramischen Schwammen

Die Stoffiibertragung zwischen Oberfliche des Schwammes und Gasphase, fiir die die
Sherwood-Zahl ein Mal} darstellt, wurde bisher kaum untersucht. Die Sherwoodzahl
ist direkt proportional zum Stoffiibergangskoeffizienten (Gl. 2.1-4).

sh=pde

2.1-4

12

mit S Stoffiibergangskoeffizient in ms™
d. charakteristische Lidnge in m
D;, bindrer Diffusionskoeffizient in m>s!

Die Korrelation fiir die Sherwood-Zahl (Sh) von Richardson et al. [33] wurde anhand
eines 30 ppi keramischen Schwammes bestimmt, wéahrend Giani et al. [30]
Metallschwamme im Bereich von 5 bis 15 ppi untersuchte. Beide Arbeitsgruppen
wendeten fiir die Ermittlung des Stoffiibergangskoeffizienten die Oxidation von
Kohlenmonoxid an beschichteten Schwidmmen im stoffiibergangskontrollierten
Bereich an. Dennoch unterscheiden sich die Ergebnisse der Korrelationen von
Richardson et al. [33] und Giani et al. [30] um einen Faktor von 1,5 bis 2.

Tab. 2.1-1: Definition der Reynoldszahl iiber verschiedene charakteristische Lingen

Korrelation Charakteristische Lange Literatur
u,-d, Hydraulischer _4-¢ [29]
Re, = — d,=—
-V Durchmesser S,
u,-d Kehrwert der 1 [33, 34]
Reg, =—"—> _ dg =—
14 volumenspezifischen S,
Oberfliache
u -d Porendurchmesser dp [31, 37, 38]
ReP — 0 P
|4
J Stegdurchmesser [30]
Ret = uo et 1
14

4 3
d, _dp[ﬁ'(l_g)}

mit  uy Leerrohrgeschwindigkeit in m's™
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1% kinematische Viskositit in m*s™
S, volumenspezifische Oberfliche in m*m™

Die Wahl der charakteristischen Léange in der Sherwoodzahl und auch in der
Reynoldszahl stellt oft ein Problem dar. In Tab. 2.1-1 sind verschiedene Definitionen
aus der Literatur fiir die Reynoldszahl Re zusammengestellt.

Abhidngig von der gewéhlten charakteristischen Lange variiert die Reynoldszahl bei
gleichen Schwammeigenschaften. Beim Einsatz von Korrelationen fiir den
Stoffiibergang und den Wirmeiibergang ist daher immer die Wahl der
charakteristischen Lange zu beriicksichtigen.

Ein Vergleich des Stoffiibergangs an Schwdmme und Feststoffpartikeln gelang den
Autoren in [25]. Sie zeigten, dass bei jeweils vergleichbarer volumenspezifischer
Oberfliche der Stoffiibergang an Kugeln besser ist als an Schwidmmen. Wird der
Druckverlust mit in die Betrachtung eingeschlossen, ergibt sich bei einer
Schwammpackung ein besserer Kompromiss zwischen Stofftransport und
Druckverlust als bei Partikelschiittungen.

Zusitzlich geht aus [25] hervor, dass mit steigender ppi-Zahl der Schwimme die
Sherwoodzahl abnimmt. Der Stoffiibergangskoeffizient [ ist mit der
volumenspezifischen Oberfliche als charakteristische Lénge bei 20 und 45 ppi
Schwimmen nahezu identisch.

2.1.4 Stromung und Dispersion in keramischen Schwammen

Die Stromung in keramischen Schwammen (10, 20, 30 ppi) wurde von Hall et al. [38]
durch LDA (Laserdoppler-Anemometrie) experimentell untersucht. Die axialen und
radialen Stromungsgeschwindigkeiten sowie der Turbulenzgrad wurden mit Hilfe
eines Luftstroms durch die porésen Schwamme gemessen. Der Turbulenzgrad ist
definiert als die quadratische Geschwindigkeitsabweichung von der lokalen mittleren
Geschwindigkeit. Die Messungen wurden im Reynoldszahlenbereich Re, von 10-200
durchgefiihrt. Eine vollstindig ausgebildete Turbulenz, bei der der Turbulenzgrad
nicht mehr mit der Stromungsgeschwindigkeit zunimmt, liegt bei Reynoldszahlen Re,
tiber 150 vor. Der Turbulenzgrad nimmt mit steigender ppi-Zahl ab. Je groBBer also die
Poren sind (10ppi), desto turbulenter ist die Stromung.

Die radiale Dispersion in keramischen Schwimmen wurde ebenfalls vereinzelt im
Experiment [37, 39, 40] untersucht. Die Messungen erfolgten in einem Bereich der
Reynoldszahlen Re, von 10-1000. Der radiale normalisierte Dispersionskoeffizient
D,qa/ugdp steigt mit der Reynoldszahl Re, an [39] und nimmt ab Re, 300 bis 400 einen
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konstanten Wert an. Der konstante Wert liegt mit einem 50 ppi Schwamm bei 0,16 und
damit hoher als bei einem 10 ppi Schwamm, der einen Wert von 0,12 aufweist [40].
Der Dispersionskoeffizient D,,;, der von Pereira et al. [37], Benz et al. [40] und
Hackert et al [39] bestimmt wurde, ist ebenfalls tiber der Reynoldszahl Re, dargestellt.
Wird aus Re, die entsprechende Leerrohrgeschwindigkeit u, ermittelt, zeigt sich, dass
bei gleicher Leerrohrgeschwindigkeit der radiale Dispersionskoeffizient D,,; mit
abnehmender ppi-Zahl zunimmt.

Experimentelle Untersuchungen zur axialen Dispersion in Schwdmmen sind bisher
nicht bekannt.

2.1.5Einsatz von keramischen Schwammen

Bisher wurden Schwdmme nur in der Forschung verwendet. Einen umfassenden
Uberblick iiber die Studien an keramischen Schwimmen als Katalysatortriiger bietet
der Ubersichtsartikel von Reitzmann et al. [27]. In Tab. 2.1-2 ist eine Auswahl von
erfolgreich untersuchten Anwendungsmoglichkeiten zusammengefasst.

Tab. 2.1-2: Beispiele fiir den Einsatz von keramischen Schwidmmen in der Reaktionstechnik

Einsatzgebiet Nutzen durch die Schwammstruktur

Katalytische Verbrennung Durch den guten Wiérmetransport in Schwdmmen

wird eine stabilere und schadstoffarmere
Verbrennung moglich.

Abgaskatalyse — Schwdamme weisen einen geringen Druckverlust auf,

Katalytische Rul3filter [41] besitzen eine radiale Gasdurchlassigkeit und sind als
(NO4 und VOC-Entfernung)  Tiefenfilter einsetzbar.

Partielle Oxidation von Bessere Ausbeute mit Schwimmen durch einen

Methan zu Synthesegas [42]. intensiveren Austausch von Wiarme und Stoff.
AuBlerdem wirken sich der geringere Druckverlust
und die hohe thermische Stabilitdt der Schwamme

positiv aus.

Ammoxidation von Methan Schwiamme liefern Umsdtze und Ausbeuten im
zu HCN [43, 44] gleichen Bereich wie mit kommerziellen Pt-Rh-
Netzkatalysatoren erzielt werden. Zusatz von Rh
entfallt und die Pt-Menge kann bei Schwimmen
reduziert werden. Folglich kann eine kostengiinstigere

Packung realisiert werden.
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Oxidative Dehydrierung von  Fiir diese Reaktion besitzen die Schwimme ein

Ethan zu Ethylen [45] optimales Verhédltnis von Leerraumanteil zur
Oberflache. Zudem weisen sie bessere Warme- und
Stofftransporteigenschaften auf als Wabenkorper.

Keramische Schwimme als Mit den Schwidmmen wird eine  bessere
Absorber in Solarreaktoren Temperaturverteilung erzielt und die Absorption der

[27] Strahlung erfolgt effizienter und gleichméBiger.
Reformierung von Methan Keramische Schwamme sorgen fiir eine effiziente
zu Synthesegas [46] Wirmeeinkopplung und einen geringeren

Druckverlust. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist um
das 10 fache hoher als mit Pellets, da durch die grof3e
volumenspezifischen Oberfliche der Schwimme, mit
einer diinneren Katalysatorschicht, einen Einfluss des
inneren Stofftransport auf die Reaktion vermieden
werden kann.

Tab. 2.1-2 zeigt, dass der Finsatz von keramischen Schwidmmen in vielen
reaktionstechnischen Anwendungen interessant ist. Die Schwammstrukturen vereinen
die positiven Eigenschaften beziiglich Druckverlust, Durchmischung, Stoff- und
Wirmetransport von Wabenkorpern und Partikelschiittungen.

Daher kann angenommen werden, dass die mit Schwdmmen strukturierten Reaktoren
ein hohes Potential fiir die Anwendung in einer stark exothermen Reaktion, wie der
partiellen Oxidation von o-Xylol, aufweisen.
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2.2 Partielle Oxidation von o-Xylol zu PSA

Phthalsdureanhydrid (PSA), 2-Benzofuran-1,3-dion, wird {iberwiegend in der
industriellen Gasphasenoxidation von o-Xylol oder Naphthalin produziert. PSA ist ein
wichtiges organisches Zwischenprodukt zur Herstellung von Phthalatweichmachern,
Alkyd- und Polyesterharzen und zahlreichen Lacken und Farbstoffen [47].

Der weltweite Bedarf liegt bei etwa 4 Millionen Tonnen pro Jahr (1997). Frither wurde
PSA fast ausschlieBlich aus Naphthalin auf Basis von Steinkohleteer hergestellt. Die
Verknappung und Verteuerung des Naphthalins aufgrund des stetig steigenden
Bedarfes an PSA fiihrte dazu, dass ab 1960 die industrielle Produktion schrittweise auf
0-Xylol umgestellt wurde. Heute wird PSA zu 90 % aus o-Xylol hergestellt [48]. O-
Xylol wird durch Reformieren und Cracken von Erdol gewonnen und steht daher
bisher in ausreichender Menge zur Verfiigung [47].

Die Oxidation von o-Xylol zu Phthalsdureanhydrid wird industriell in
Rohrbiindelreaktoren durchgefiihrt. Die nebeneinander angeordneten, mehr als 25000
Rohre mit einer Linge von 3-3,5 m und einem Durchmesser von 25 mm [48, 49]
werden durch eine Salzschmelze von aullen gekiihlt [2]. Die Eingangsbeladung an o-
Xylol betragt 80-120 g pro Kubikmeter Luft bei Normbedingungen [9].

Als Katalysatoren werden kugel- oder ringférmige Trager mit einer Schicht aus
Titandioxid (Ti0;), Vanadiumpentoxid (V,0s) und Promotoren eingesetzt. Die Schicht
der V,0+/TiO,-Aktivkomponente setzt sich in Regel aus 1-30 Gew. %
Vanadiumpentoxid, 70-99 Gew. % Titandioxid und 0-3 Gew. % Promotoren
zusammen [9]. Um eine Hemmung der Reaktion durch den Stofftransport in der
Aktivkomponentenschicht auszuschlieBen, liegt die Dicke der Schicht zwischen 0,1
und 0,2 mm. Bei Reaktionstemperaturen zwischen 350 und 390 °C werden PSA-
Selektivitdten von 60-80 % und Raum-Zeit-Ausbeuten von 30-40 kgpSA'h'l'm'3 erzielt
[3, 50,51, 52].

2.2.1 Katalysatoren

Zusammensetzung der Aktivkomponente

Die Aktivkomponente, bestehend aus V,0s und einem oxidischen Triger, ist als
Katalysator auf einem inerten Formkorper aufgebracht. Der am héaufigsten verwendete
oxidische Tréiger ist TiO,. In der Literatur gibt es eine Vielzahl von Erkldrungen fiir
die hervorragenden katalytischen Eigenschaften des Vanadium/Titandioxid-
Katalysators in der partiellen Oxidation von o-Xylol. Wainwrigth und Forster [53]
zeigen als wichtigen Punkt die Sauerstoffverfiigbarkeit auf der Katalysatoroberfléache,
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die die Reaktionsgeschwindigkeit und Selektivitit bestimmt, auf. Mit einer hohen
Sauerstoftkapazitidt und leicht abspaltbarem Sauerstoff auf der Oberfliche wird die
Reaktion zu Phthalsdureanhydrid begiinstigt. Im Vergleich zu SiO, getriagertem
Vanadium ist das Titandioxidgitter besser in der Lage, Sauerstoff flr die
Kohlenwasserstoff-Oxidation zu iibertragen [54]. Es wird vermutet, dass das
Titandioxid selber Sauerstoff liefert oder die Diffusion des Sauerstoffs durch das
Gitter und dadurch die Reoxidation der reduzierten Katalysatoroberfliche durch das
Titandioxid beschleunigt wird. Auch andere Autoren [55, 56] bestitigen, dass
Vanadium auf TiO, ein anderes Verhalten aufweist als Vanadium getragert auf SiO,
oder AL, Os.

Titandioxid kommt in dre1 Kristallmodifikationen vor. Fiir die partielle Oxidation von
0-Xylol kommen die Modifikationen Rutil und Anatas in Frage. In der Literatur [57,
58] wurde gezeigt, dass mit Anatas als oxidischen Trager eine hohere Aktivitdt und
Selektivitit erzielt wird. Diese Unterschiede der TiO,-Modifikationen in der
katalytischen Umsetzung werden hauptsdchlich auf Verunreinigungen im TiO,
zuriickgefiihrt, denn in kommerziellem Rutil ist Silizium, in Anatas sind Kalium und
Phosphor typische Begleitstoffe [51].

Anatas ist thermisch weniger stabil und geht bei Temperaturen oberhalb ca. 575 °C
[59] in Rutil tiber. Vanadium katalysiert diese Umwandlung [60].

Herstellungsverfahren des V,0s5/TiO,-Katalysators

In der Literatur werden eine Vielzahl unterschiedlicher Herstellungsmethoden des
Katalysators vorgestellt. Die jeweilige Methode beeinflusst stark die Morphologie,
Struktur und kinetischen Eigenschaften des Katalysators [61]. Die Aktivkomponente
wird fiir Untersuchungen im Labormalstab durch Impriagnierung, Fillung [61, 62, 63,
64] oder auch durch das so genannte ,,grafting“-Verfahren, bei dem es zur Interaktion
zwischen der in Losung befindlichen vanadiumhaltigen Substanzen und den OH-
Gruppen auf der TiO,-Oberflaiche kommt [55, 65], hergestellt. Eine weitere Technik
kann das Mischen der zwei festen Oxid-Phasen mit einer nachfolgenden
Temperaturbehandlung [58, 66, 67] sein.

Industriell werden die Schalenkontaktkatalysatoren meist durch Aufspriihen einer
Vanadium-Titandioxid-Suspension auf 450 °C hei3e Trager erzeugt [68, 10].

Die am hiufigsten fiir Untersuchungen verwendeten Katalysatoren werden durch
Impréagnierung hergestellt. Diese Katalysatoren werden vor dem Einsatz in der
Reaktion kalziniert. Nach Saleh et al. [59] liegt die optimale Kalzinierungstemperatur
zwischen 350 °C und 575 °C. In diesem Temperaturbereich bildet sich eine komplette
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Monoschicht aus Oberflichenvanadium aus, die mit der Titandioxidoberflache in der
Modifikation Anatas und dem kristallinen V,05 in Verbindung steht.

Eine alternative Herstellmethode von V,0s5/Ti10,-Katalysatoren ist das im Zuge dieser
Arbeit entwickelte Verfahren der Flammenspriihpyrolyse (FSP).

Flammenspriihpyrolye

Bei der Flammenspriihpyrolyse wird eine organische Ausgangslosung mit Hilfe einer
Kapillare in eine Flamme dosiert und dann in feine Tropfchen dispergiert. Diese
werden entziindet; die metallorganischen Precursoren verbrennen zu Metalloxiden.
Zunachst entwickeln sich aus diesen Oxiden ein gasformiges Cluster [69, 70, 71]. Der
Ubersittigungsgrad ist sehr hoch und fiihrt zu einer kollisionsbedingten Keimbildung
und zu anschlieBendem Partikelwachstum [69, 71]. Durch Koagulation und
Koaleszenz entstehen die fertigen Partikeln [69, 71] (Abb. 2.2-1).

Koaleszenz / Aggregation
Koagulation

Keimbildung

Tropfenverdampfung

| ©
= =
I
0  §
CH/O, *t O,
flussiger
Vorlaufer

R‘—ii_

Abb. 2.2-1: Skizze einer typischen Flammenspriihpyrolyse-Einheit:  Darstellung  der

Partikelentstehung in den verschiedenen Flammenzonen [72].

Im Falle der Herstellung von V,0s/TiO,-Partikel werden aufgrund der grofen
Phasengleichgewichtsunterschiede von Vanadium (Schmelzpunkt: 690 °C,
Siedepunkt: 1750 °C) und Titandioxid (Schmelzpunkt: 1850 °C, Siedepunkt: 2500 °C)
zuerst die Titandioxid-Partikel geformt. Durch das Bilden von Keimen, das
Koagulieren und Sintern entstehen am Ende der heilen Zone im oberen Ende der
Flamme Agglomerate aus Nanopartikeln. Die Vanadium-Molekiile werden auf der
Oberfliche des Titandioxids (unter Bildung unterschiedlicher Vanadium-Spezies)
abgeschieden. Dieser Prozess wird als Folgekoagulation bezeichnet; die Komponenten
kondensieren nacheinander abhingig vom Siedepunkt [69,73].
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Die Flammenspriihpyrolyse ermoglicht also die Produktion von V,05/T10,-Mischoxid
- Nanopartikeln, die einen hohen Anteil TiO, in der Anatas- Modifikation enthalten.
Bei Stark et al. [74] wurde der Vanadiumgehalt zwischen 0 und 10 Gew. % variiert.
Das Material wies eine hohe Vanadiumdispersion auf der Oberfliche der Titan-
Nanopartikeln auf. Die spezifische Oberfliche kann in einem Bereich von 23 bis 120
ng'l [74] eingestellt werden, indem die Produktionsrate von 4 bis 200 gh™ [20]
variiert wird. Die durch Flammenspriihpyrolyse hergestellten Agglomerate besitzen
eine hohe spezifische Oberfliche und eine offene Porenstruktur. Diese offene
Porenstruktur konnte fiir solche Reaktionen forderlich sein, die sonst durch internen
Stofftransport gehemmt sind [72].

Zum Einsatz der V,0s/TiO,-Mischoxid-Nanopartikeln in der Katalyse ist es
notwendig, diese auf einer Trageroberfliche zu immobilisieren. Die direkte
Beschichtung von Oberflaichen und Mikroreaktoren mit FSP-Partikeln wurde von
Thybo et al. [75] und Johannessen et al. [76] vorgestellt. Dabei wurden gleichméBige,
porose und homogene Beschichtungen ohne Risse realisiert. Médler et al. [77]
untersuchten die direkte Beschichtung gekiihlter flacher Oberflichen mit FSP-
Pt/SnO,-Partikel. Dabei berechneten sie fiir die abgeschiedene Schicht eine Porositét
von 98 %.

Die direkte Beschichtung von Schwimmen ist vergleichbar mit einer Tiefen- und
Kuchenfiltration [78]. Die Abscheidung der Partikel auf der Schwammoberfliche
erfolgt durch die Tragheit der Partikel und durch die Brownsche Diffusion. Zusétzlich
dienen z.B. die Stege der Schwidmme als Hindernisse, die die Partikel abfangen. Die
Abscheidung der Partikel wird also durch gravimetrische, elektrische oder
thermophoresische Felder begiinstigt [77, 78, 79, 80]. Midler et al. [77] modellierte
die direkte Abscheidung der FSP-Partikel auf flachen Oberflichen. Dabei wurden die
gravimetrischen und elektrischen Effekte vernachléssigt, da die Geschwindigkeit der
Partikelabsetzung sehr klein und die Wahrscheinlichkeit der Partikelaufladung sehr
gering war [77].

Die auf dem Schwamm abgeschiedenen Partikeln bilden eine hochpordse, nicht
gleichmifBige Schicht. Die Schicht besteht aus Agglomeraten, die wie eine Kette aus
Partikeln aufgebaut sind. Die Agglomerate wirken sehr effektiv als Partikelfinger und
erhohen dadurch die Filtrations-Effizienz [78].

Eigenschaften von V,0s5/TiO,-Katalysatoren

Wachs et al. [62] untersuchten die Funktionsweise des Vanadiums auf der Oberflache
des Titandioxids anhand von Katalysatoren, die durch Imprignierung hergestellt
wurden. Zwei Arten von Vanadium liegen in aktiven V,05/Ti0, — Katalysatoren vor.
Hierbei handelt es sich um kristallines V,05 und nichtkristalline Vanadiumoxide auf
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der Oberfldche des Anatas, wobei die letzteren fiir die partielle Oxidation von o-Xylol
eine hohere Aktivitdit und Selektivitit zeigen. Kleine Mengen kristallinen V,0s
beeintrachtigen die katalytischen Eigenschaften kaum, da die Oberfliche und damit
die Aktivitdt sehr gering sind.

Wiinschenswert ist, dass sich die Katalysatorstruktur in Form von V,05 Komponenten
tiber die Oberfliche des TiO, Korns ausbreiten um eine mehr oder weniger
zusammenhingende so genannte Monoschicht zu bilden, da sonst die freien
Titandioxid-Pléatze zu einer Totaloxidation der Reaktionsprodukte fithren [62].

Die wesentliche Besonderheit dieser Monoschicht ist, dass sie reaktive Vanadyl —
Gruppen (VOy) besitzt, die direkte Wechselwirkungen mit der Titandioxid-Oberflache
eingehen. Moglicherweise kann sich wéhrend der Reaktion zum einen der
Oxidationszustand des V-Atoms und zum anderen die Anzahl und Natur der Gruppe,
die mit dem V-Atom verbunden ist 4ndern [81, 60].

Die Beschreibung der theoretischen Monoschicht, wie sie oft in der Literatur zu finden
ist, impliziert eine homogene Verteilung des Vanadiums und wird allgemein aus dem
Platzbedarf von VO, s Einheiten berechnet [51]. Nach Bond [65] wird eine Monolage
mit 0,145 Gew. % V,0s pro m>g' spezifischer Oberfliche des Titandioxids
ausgebildet. Kommt also ein Titandioxid mit einer Oberfliche von 10 m’g” zum
Einsatz, reichen 1,5 Gew. % V,0s aus, um eine Monoschicht auszubilden.

Die Ausbreitung des Vanadiums (,,spreading) hédngt von der Dispersion der
Vanadiumphase und dem Vorhandensein von Verunreinigungen ab. Kalium,
verwendet als Zusatz bei Keramiken, erleichtert moglicherweise die Verteilung des
Vanadiums auf der Oberflache [51].

Fiir die Struktur der V,05+/T10,-Katalysatoren wurden aufgrund von Untersuchungen
der Katalysatoroberfliche verschiedene Modelle vorgeschlagen. Nach Wachs et al.
[62] wird zuerst die komplette Oberfliche des TiO, mit einer Monoschicht aus
Oberflichenvanadium belegt. Bei einer weiteren Erhohung der Vanadiummenge iiber
die Monoschicht hinaus werden V,0s-Kristalle gebildet. Fiir aus Fliissigphasen
hergestellte Katalysatoren verfeinerte Bond [81] das Modell von Wachs et al. [62]
dahingehend, dass Vanadiumoxidsdulen gebildet werden. Die Vanadiumoxidsdulen
konnen auch vor Ausbildung einer Monolage entstehen, sie bauen sich aus mehreren
Schichten V,0s auf. Inwieweit der Vanadium-Gehalt auf das kinetische Verhalten
einen Einfluss hat, wurde unter anderem von Wachs et al. [62] und Cavani et al. [82]
untersucht. Wachs et al. [62] stellten fest, dass bis zu einer Belegung der Monolage
von 100%, die Aktivitit und die Selektivitit bei 60 % Umsatz beziiglich der
Oxidationsprodukte, die hauptsidchlich aus PSA bestehen, zunimmt. Mit 1 bis 7 Gew.
% V,0s5 und einer Belegung der Monolage von iiber 100 % werden Selektivitit und
Aktivitat kaum vom Vanadiumgehalt beeinflusst. Wird allerdings die Menge bis zu 21



2.2 Partielle Oxidation von 0-Xylol zu PSA 19

Gew. % V,0s5 erhoht, nehmen Aktivitit und Selektivitit zu den Oxidationsprodukten
und damit zu PSA, deutlich ab.

Nach Cavani et al. [82] nimmt die Aktivitit mit steigendem Vanadiumgehalt ab 3
Gew. % V,0s5 kontinuierlich ab, bzw. die Reaktionstemperatur muss erhoht werden,
um den gleichen Umsatz zu erzielen. Bei einem Umsatz von 60 % nimmt die PSA-
Selektivitdt zuerst mit steigendem Vanadiumgehalt ab, bevor sie an Katalysatoren mit
5 bis 15 Gew. % V,05 wieder leicht zunimmt. Der Katalysator mit einem Vanadium-
Gehalt von 7 Gew. % nimmt hier eine Sonderstellung ein, indem er eine 10 bis 15 %
hohere Selektivitat zu PSA im Vergleich zu den Katalysatoren mit 10 und 5 Gew. %
V,05 aufweist.

Dass die in der Literatur [62, 82] untersuchten Katalysatoren Unterschiede im
katalytischen Verhalten aufweisen, kann unter anderem auf Abweichungen in der
effektiven TiO,-Oberflache zuriickgefiihrt werden. Bei Wachs et al. [62] wurde ein
Ti10, verwendet, das eine Oberfliche von 8-9 mz'g'1 aufweist und bereits mit 1,9 Gew.
% V,0s eine vollstindigen Monolage ausgebildet. Dagegen liegt bei Cavani [82] et al.
durch die spezifische Oberfliche von 22,5 m*g™ erst eine komplette Belegung der
Monolage ab 3,4 Gew. % V,0s vor.

Vanadiumspezies

Die Menge an Vanadium ist allerdings nicht der entscheidende Faktor fiir die
katalytischen Eigenschaften von V,05/Ti0,. Vielmehr beeinflussen die Vanadium-
Spezies, die auf der Titandioxidoberfliche vorhanden sind, die Leistungsfahigkeit des
Katalysators. Grzybowska-"Swierkosz [51] fasst die Untersuchungen verschiedener
Autoren dahingehend zusammen, dass in Abhdngigkeit vom Vanadium-Gehalt der
Ti10,-Triager in der Anatas-Modifikation verschiedene (VOy), Spezies, enthilt (Abb.
2.2-2).
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Abb. 2.2-2: Verschiedene Vanadium-Spezies auf der Oberfliche des TiO, (Anatas)[51]



20 Grundlagen

Bei sehr geringen Vanadiumgehalten, etwa bei 10 % einer Monoschicht, liegen nur
monomere Spezies in der isolierten Form vor. Mit steigendem Vanadiumgehalt
entstechen neue Vanadyl-Formen. Ab 20 % einer Monoschicht werden polymere
Spezies gebildet. So genannte ,bulk*“-Spezies, die eine amorphe oder kristalline
Struktur aufweisen, werden ab einer vollstindigen Monoschicht vermehrt festgestellt
[51].

Abhidngig von den jeweiligen Spezies sind fiir eine Bedeckung der Oberflache, 2,3, 7,5
oder 10 Vanadiumatome pro Quadratnanometer fiir monomere, polymere oder ,,bulk*
Vanadium-Spezies notig [65, 83].

Nahezu alle Autoren, die in [51] aufgefiihrt sind, sind sich einig, dass die Spezies der
Monoschicht die aktiven Zentren des Katalysators darstellen. Bond [81] fligt noch
hinzu, dass bei industriellen Katalysatoren, die meist eine Beladung von 2-8 Gew. %
V,0s aufweisen, der deutliche Uberschuss gegeniiber der Monoschichtbeladung als
Sauerstoffspeicher dient.

Der Einfluss der Vanadium-Spezies auf die Selektivitidt zu PSA wird bisher noch nicht
vollstindig verstanden. Cavani et al. [82] fanden nur heraus, dass die Selektivitit
durch die Anwesenheit verschiedener Vanadium-Spezies beeinflusst wird. Alle
Vanadium-Spezies der Monolage sind am Mechanismus der o-Xylol Oxidation
beteiligt. V'V ist fiir die Aktivitit verantwortlich, wihrend die Spezies VV die
Folgereaktion und somit die Selektivitit zu PSA beeinflussen [61]. Das
Selektivitdtsverhalten ist auch nach Centi [60] eine Funktion des Oxidationszustandes
des Vanadium-Ions und der Modifikationen des Vanadiums, die wiahrend der Reaktion
entstehen.

Promotierung des V,0s5/TiO,-Katalysators

Die katalytischen Eigenschaften von V,05/T10, konnen im Weiteren durch die Zugabe
von Promotoren beeinflusst werden. Die gemeinsame Zugabe von Antimon und
Casium unterstiitzt die Verteilung des Vanadiums auf der Titandioxid-Oberfldche.
Dadurch entsteht ein hoherer Anteil isolierter Vanadiumspezies, wodurch die Aktivitét
erhoht wird [82]. Die Autoren von [84] konnten eine verbesserte Selektivitit beziiglich
PSA mit Kalium als Promotor zeigen. Allgemein sollen Alkalimetalloxide als
Aktivitat-vermindernde und Selektivitiat-fordernde Promotoren wirken, wéihrend
Phosphorpentoxid die Aktivitdt des Katalysators erhoht und die Selektivitit reduziert
[10].

Die Wirkungsweise der Promotierungen ist allerdings noch nicht abschlieBend geklért.
Bond [81] ist sogar der Meinung, dass die Zugabe von Promotoren nur eine geringe
Verbesserung der katalytischen Eigenschaften bewirkt.
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2.2.2 Reaktionskinetik

In der Literatur existiert eine Vielzahl kinetischer Studien, die das Reaktionsnetz der

partiellen Oxidation von o-Xylol beschreiben.
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Abb. 2.2-3: Reaktionsnetz fiir die partielle Oxidation von o-Xylol an V,0s/TiO; — Katalysatoren,

vorgeschlagen von verschiedenen Autoren

Tab. 2.2-1: Aufstellung des Reaktionsnetzes nach verschiedenen Autoren

Reaktionspfade

Autoren 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
Herten & Froment [85] X X X X X X X X X X
Vanhove & Blanchard [86] X X X X X X X X
Calderbank [87] X X X X X X
Wainwright & Hoffmann [54] | X X X X X
Skrzypek [88] X X X X X X X X
Papageorgiou [52] X X X X X
Dias [89] X X X X X X X X X

Li [90] X X X X X X X X
Saleh & Wachs [91] X X X X X X

In Abb. 2.2-3 wird deutlich, dass sich das Reaktionsnetz aus Parallel- und
Folgereaktionen zusammensetzt. Kinetische Untersuchungen wurden in isothermen
[54, 85, 87, 52, 89, 90, 91] beziehungsweise nicht-isothermen Festbettreaktoren [88]
durchgefiihrt. Aufgrund experimenteller Ergebnisse bei verschiedenen Bedingungen
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(Katalysatorzusammensetzung, Reaktionstemperatur, Umsatzbereich und Reaktortyp),
wurden unterschiedliche Reaktionsnetze vorgeschlagen. Diese Reaktionsnetze der
verschiedenen Autoren sind in Abb. 2.2-3 und Tab. 2.2-1 zusammengefasst.

Alle Autoren sind sich einig, dass die Umsetzung von o-Xylol {iiber die
Zwischenprodukte Tolualdehyd (TA) und Phthalid (PA) erfolgt. Einige postulierten
auch den direkten Reaktionspfad von o-Xylol zu PSA [85, 87, 88, 89, 90].
Maleinsdureanhydrid (MSA) wurde nur in vereinzelten Studien aus der
Parallelreaktion von o-Xylol [88] und als Folgeprodukt aus PSA [91] gefunden.

Zur Beschreibung des Reaktionsablaufes an der Katalysatoroberflache wird haufig das
Redox-Modell von Mars-von-Krevelen verwendet [92]. Demnach bewirkt der
Gittersauerstoff aus dem Katalysator die selektive Oxidation [85, 87, 54]. Des
Weiteren wurde von Shelstad, Downie und Graydon [93] ein stationidres
Adsorptionsmodell (SSAM) fiir die Gasphasenoxidation von Naphthalin
vorgeschlagen. Nach diesem Modell findet die Reaktion zwischen den
Kohlenwasserstoffmolekiilen und chemisorbierten Sauerstoffmolekiilen statt. Der
Ansatz fiir die Reaktionsgeschwindigkeit ist allerdings in beiden Modellen gleich. Es
wird vermutet, dass der Gittersauerstoff einen hoheren Beitrag zur Oxidation der
Kohlenwasserstoffe leistet als der chemisorbierte Sauerstoff [53].

In [88] wurde der kinetische Ansatz auf Basis eines Langmuir-Hinshelwood-
Mechanismus abgeleitet. Dabei wird angenommen, dass die Oxidation durch den auf
der Katalysatoroberflache adsorbierten Sauerstoff stattfindet.

Auch von Calderbank et al. [94] wurde ein kinetische Modell vorgeschlagen, das auf
einem Redox-Modell basiert. Die ermittelte Reaktionskinetik zeichnet sich dadurch
aus, dass damit exakte Temperatur- und Konzentrations-Profile im Reaktor
wiedergegeben werden. Durchgefiihrt wurden die Untersuchungen in einem
Temperaturbereich  von  370-440 °C. In diesem Bereich ist die
Reaktionsgeschwindigkeit unabhingig vom Sauerstoffpartialdruck. Bei hoheren
Temperaturen und o-Xylol- Eingangskonzentrationen wurde eine Reaktion erster
Ordnung beziiglich Sauerstoff gefunden. Allerdings wird im Ansatz von Calderbank et
al. [87] die Weiterreaktion von PSA zu COy als kinetisch unbedeutend vernachléssigt.
Papageorgiou et al. [52] stellten fest, dass die Selektivitit stark durch den
Sauerstoffpartialdruck beeinflusst wird. Die Untersuchungen in einem Umsatzbereich
von 20-80 % und bei einer Temperatur von 339 °C zeigten, dass mit steigendem
Sauerstoffpartialdruck die Selektivitit zu PSA abnimmt.

Zweifellos wird das kinetische Model von Saleh und Wachs [91] fiir die partielle
Oxidation von o-Xylol am héaufigsten zitiert. Die Experimente wurden in einem
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isothermen Laborreaktor im Temperaturbereich von 320-370 °C und hohen o-Xylol-
Eingangskonzentrationen (1,25 mol%) durchgefiihrt. Die Untersuchungen zeigten,
dass die primidren Produkte der o-Xylol-Oxidation, Tolualdehyd, CO, und
Polymerisationsprodukte (Teer-Nebenprodukte) sind, wohingegen PSA und MSA als
sekundédre Produkte nicht direkt aus o-Xylol gebildet werden. Die Summe der Cg-
Selektivitéten ist iiber einen Umsatzbereich groBer 60 % konstant.

Das von Saleh und Wachs [91] gefundene Selektivitits-Umsatz-Verhalten ist in Abb.
2.2-4 dargestellt.
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Abb. 2.2-4: Selektivitits-Umsatz-Verhalten fiir die partielle Oxidation von o-Xylol nach Saleh und
Wachs [91]

Die Selektivitit zu PSA nimmt mit steigendem Umsatzgrad zu. Die Selektivitdten zu
den Zwischenprodukten nehmen dagegen ab. Die jeweilige Reaktorselektivitit bei
nahezu 0% Umsatz wird als Kornselektivitit bezeichnet. TA als priméres
Zwischenprodukt besitzt eine hohe Kornselektivitit, wihrend fiir PA als Folgeprodukt
aus TA die Kornselektivitit 0% betragt. Die Selektivitit zu PA durchlduft dann ein
Maximum, bevor sie mit steigendem Umsatz wieder abnimmt. PA wird folglich direkt
zu PSA umgesetzt. Die Selektivitat zu PSA féllt bei hohen Umsétzen nicht ab; dadurch
ist die Weiterreaktion zu COx vernachladssigbar. Andere Autoren [95] dagegen zeigen
bei Umsétzen oberhalb 95 % eine Abnahme der Selektivitit zu PSA. Demnach findet
also eine Folgereaktion zu COx statt.

Fir die Umsetzung von o0-Xylol wurden fiir verschiedene Temperaturbereiche
unterschiedliche Aktivierungsenergien bestimmt. Eine Zusammenfassung der
Aktivierungsenergien, die aus der Literatur bekannt sind, zeigt Tab. 2.2-2.
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Tab. 2.2-2: Experimentell bestimmte Aktivierungsenergien aus der Literatur

Aktivierungsenergie in

Autor Temperaturbereich in °C A
kJ'mol
Saleh und Wachs [91] 300 - 330 134
Calderbank et al. [87] 370 — 440 92-109
> 440 55
Skrzypek [88] 370 - 410 85-108
Papageorgiou [52] 339 86-120

Die Abweichungen in den Aktivierungsenergien ergeben sich zum einen aus dem zur
Bestimmung gewdhlten kinetischen Modell und zum anderen aus den
unterschiedlichen Eigenschaften der Katalysatoren und den Versuchsbedingungen.

Des Weiteren wurden Teerprodukte bei der Oxidation von o-Xylol gefunden. Die
Ergebnisse von Saleh und Wachs [91] zeigen (Abb. 2.2-4), dass vor allem im
niedrigen Umsatzbereich (10 bis 20 %) und bei niedrigen Temperaturen (< 330 °C)
Teerprodukte entstehen. Dias et al. [89] fanden heraus, dass die Teerprodukte
hauptsichlich aus dem adsorbierten Tolualdehyd gebildet werden und berticksichtigt
daher diese Riickstinde im kinetische Ansatz. Bond [81] stellte fest, dass mit
steigender Temperatur und steigendem Umsatz die Menge an Teerprodukten abnimmt.
Bond und Konig [96] haben gezeigt, dass durch eine Erhohung des Sauerstoff-
Partialdruckes derartige kohlenstoffhaltige Ablagerungen auf der Oberfliche des
Katalysators reduziert werden konnen.

2.2.3 Konzepte zur Reaktionsfiihrung

Die Reaktion von o-Xylol zu PSA zdhlt zu den stark exothermen Reaktionen [6]. Mit
einer Reaktionsenthalpie von 1100 kI'mol™ [47] fiir die Bildung von PSA und einer
Eingangsbeladung an o-Xylol von beispielsweise 105 gm™y [47] wird eine adiabate
Temperaturerh6hung von ungefahr 850 K erreicht.

Das groBte Problem stellt der so genannte ,Hot-Spot*“ dar, der eine lokale
Temperaturiiberhéhung im Reaktor darstellt. Bereits kleine Anderungen in den
Betriebsbedingungen, wie zum Beispiel Kiihltemperatur, FEingangstemperatur,
Eingangskonzentration oder Gasgeschwindigkeit konnen drastische Verdnderungen
des Temperaturprofils im Reaktor verursachen. Im extremen Fall kommt es zu einem
so genannten ,,.Durchgehen® (,,runaway*) des Reaktors. Die Temperatur steigt bereits
nahe am Eintritt sehr stark an, und der Prozess wird unkontrollierbar [3]. Zusétzlich
kann es ab 500 °C zu einer Deaktivierung des Katalysators kommen [97].
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Um eine Deaktivierung des Katalysators und damit einen Leistungsabfall des Reaktors
zu vermeiden, wurde eine Vielzahl von Untersuchungen durchgefiihrt. Das
gemeinsame Ziel dabei war, die Aktivitit des Katalysators im Bereich, in dem der
,Hot-Spot* auftritt, zu verringern [9, 6, 11, 10]. Dieser Bereich befindet sich in der
ersten Halfe des Katalysatorbettes [6]. Da in der zweiten Hélfte des Reaktorbettes die
Temperatur wieder abnimmt, kann hier ein aktiverer Katalysator oder ein Kithlmedium
mit einer hoheren Temperatur eingesetzt werden, um die gewiinschte Raum-Zeit-
Ausbeute an PSA zu erzielen.

Zu beachten ist hierbei, dass die hochste Ausbeute an PSA und die geringste Menge an
unerwiinschten Nebenprodukten bei hohen Temperaturen im Katalysatorbett erzielt
werden [94]. Wird also die ,,Hot-Spot* Temperatur verringert, nimmt die Ausbeute an
PSA ab. Durch Anpassung der Prozessbedingungen muss also ein Kompromiss
zwischen einer stabilen Prozessfiihrung (niedriger ,,Hot-Spot*) und einer produktiven
partiellen Oxidation gefunden werden [3]. Um eine gleichméBig hohe Temperatur im
Katalysatorbett iiber die gesamte Reaktorlinge zu erzielen, untersuchten Anastasov et
al. [6] eine gestufte Reaktorkiihlung beziehungsweise im Labormalistab eine
Beheizung des Reaktors in zwei Stufen. Dabei wurde jeweils der erste Teil des
Reaktors mehr gekiihlt, wihrend fiir den zweiten Teil eine hohere Temperatur des
Kiihlmediums gewéhlt wurde. In einer weiteren Untersuchung wurde am Eintritt in
den Reaktor ein weniger aktiver Katalysator eingesetzt als am Ende [6]. Es wurde also
ein Katalysatorbett in 2 Schichten generiert. Ein gestuftes Katalysatorbett aus
unterschiedlich aktiven Katalysatoren wurde auch in [9, 10, 11] vorgeschlagen. In [10]
ist das Katalysatorbett aus mindestens drei verschiedenen Lagen aufgebaut. In
Durchstromungsrichtung nimmt dabei die Schichtdicke der Aktivkomponente auf dem
Triager zu. Die Menge an Katalysator wurde somit iiber die Linge des Reaktors erhdht.
Auch in [9] bestand das Katalysatorbett aus drei bis vier Stufen. Hier wurde die
Aktivitit des Katalysators hauptsidchlich durch Verdndern der spezifischen Oberfldache
des Titandioxids auf die einzustellenden Bedingungen angepasst. Am Anfang des
Bettes wurden die Katalysatoren mit der kleinsten spezifischen Oberfliche und somit
mit der geringsten Aktivitdt platziert. Gegen Ende des Katalysatorbettes wurde durch
Erhohung der spezifischen Oberfldache die Aktivitit des Katalysators gesteigert.

Ein anderer Ansatz wurde von Bohning et al. [12, 13] vorgeschlagen. Sie setzten
verschiedene Katalysatorpackungen beispielsweise aus ungeordneten, versetzten oder
fluchtenden Ringen, versetzten Sternen oder einer Sulzerpackung ein. Dadurch sollten
ein gleichméBigeres Temperaturprofil, also der Abbau des ,,Hot-Spots* und ein
geringerer Druckverlust iiber das Katalysatorbett gelingen. Eine Packung aus regellos
angeordneten Raschig-Ringen erwies sich bei diesen Untersuchungen als der beste
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Kompromiss zwischen geringerem Druckverlust und deutlich reduzierter ,,Hot-Spot*-
Temperatur.

In [14] wird der Einsatz einer geordneten Packung beschrieben. Diese Packung,
beschichtet mit Aktivkomponente, sollte durch die turbulente Strémung im Randspalt
die Wiarmeabfuhr vom Reaktorinneren nach auflen verbessern und gleichzeitig durch
die geordneten Stromungskanéle im Inneren der Packung den Druckverlust reduzieren.
Auch Boger et al. [49] zeigte auf Basis von Modellrechnungen, dass durch den Einsatz
von monolithischen Wabenkorpern aus Kupfer der Warmetransport aus dem Inneren
des Reaktors bei der PSA-Synthese verbessert werden kann.



Kapitel 3

Reaktorsimulation

Wie in Kapitel 2 erldutert, weisen keramische Schwidmme Eigenschaften auf, die in
einer stark exothermen Reaktion, wie der partiellen Oxidation von o-Xylol, gezielt
eingesetzt werden konnten.

Der geringe Druckverlust in Schwdmmen im Vergleich zu einer Partikelschiittung
lieBe einen hoheren Durchfluss zu. Aufgrund des hoheren Durchsatzes konnte die
Produktausbeute gesteigert werden. Lokale Temperaturmaxima (,,Hot-Spots®) im
Katalysatorbett konnten durch bessere Wairmetransporteigenschaften verringert
beziehungsweise vermieden werden. Durch geringere lokale Ubertemperaturen kann
das Risiko der Deaktivierung des Katalysators, die bei Temperaturen iiber 500 °C
einsetzt, reduziert werden [98]. Eine verldngerte Lebenszeit des Katalysators und eine
hohere Produktausbeute wire die Folge.

Dies sind allerdings lediglich Schlussfolgerungen aus den bisher bekannten Studien.
Diese Studien sind groftenteils nicht allgemein giiltig und daher nicht direkt auf die
partielle Oxidation von o-Xylol zu PSA {ibertragbar. Aus diesem Grund werden im
folgenden Kapitel theoretische Berechnungen durchgefiihrt um das Potential der
Schwiamme als Katalysatortrager in einer exothermen Reaktion abzuschdtzen. Dazu
werden mit Schwidmmen strukturierte Reaktoren einer konventionellen
Katalysatorpackung aus Kugeln gegentiber gestellt.

3.1 Modelle

Im Rahmen dieser Studie wurde sowohl ein eindimensionales als auch ein
zweidimensionales pseudohomogenes Modell [99] entwickelt. Die zugrunde liegende
Kinetik wurde aus Literaturdaten entnommen. Die Modelle sowie die dafiir
notwendigen Annahmen werden im Folgenden néher erldutert.

Die in den Gleichungen verwendeten Formelzeichen sind im Anhang (C.1 und C.2)
erldutert.
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3.1.1 Eindimensionales Modell

Mit Hilfe des eindimensionalen Modells wurde eine Reihe von Fallstudien
durchgefiihrt. Im Rahmen dieser Fallstudien wurden die Prozessbedingungen bei der
partiellen Oxidation von o-Xylol in einem groBtechnischen Einzelrohr variiert. Es
wurden Rohrreaktoren miteinander verglichen, deren Katalysatorbetten einerseits aus
Kugeln und anderseits aus Schwammen bestehen.
Folgende Annahmen wurden fiir das eindimensionale Modell gemacht:
e Pfropfenstromung
o axiale Riickvermischung wurde vernachlissigt
e konstanter Volumenstrom durch den Reaktor;
o Annahme ist zuldssig. Stickstoff ist der Hauptbestandteil im Gasstrom.
o hier; Volumenstrom ist keine Funktion von der Temperatur.
e keine Gradienten in radialer Richtung von Geschwindigkeit, Druck,
Temperatur, Konzentration und Porositét.
e keine Gradienten in axialer Richtung von Geschwindigkeit, Druck und
Porositit.
e pseudohomogene Phase: das heterogene, zweiphasige System wurde als eine
einzige, quasi-kontinuierliche Phase betrachtet
e Stationaritit

Basierend auf den Annahmen werden folgende Gleichungen fiir das Modell
verwendet:

Massenbilanz:

dx. 1
x1—|:‘ :|.pS'Ac‘Ri 31'1

dZ n total

i

mit: x, =
n

total
Energiebilanz: Homogene Phase

ar _ 4UT(T-T,), ps
dz d,G,C, G,C

D (-AH ), -1, 3.1-2
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Zum Losen der Gleichungen 3.1-1 und 3.1-2 wurden folgende Eingangsbedingungen
eingesetzt:
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bei (z=0): 1 T o 3.1-3
T=T,

Weitere Annahmen fiir die Modellbildung

Annahmen fiir die Kugelpackung

Die in diesem Modell verwendete konventionelle Packung, besteht aus Kugeln die
einen Durchmesser von 6 mm aufweisen. Fiir die Porositdt des gepackten Bettes wurde
ein durchschnittlicher Wert von 0,4 gewdhlt. Die volumenspezifische Oberflache auf
Reaktorvolumen bezogen lisst sich wie folgt darstellen:

S, =5 (1=2)=2(1-2) 314

P

Der Druckverlust als relevante GroB3e fiir die Leistungsfahigkeit eines Reaktors wurde
mit der Ergun-Gleichung, auf Basis der Forchheimer Gleichung (Kapitel 2.1.1, GI.
2.1-3), bestimmt (GI. 3.1-5).

— 3.1-5
g -d, g -d,

B _ysgnwd=e) gspr w(1-8)

L
Annahmen fiir die Schwammpackung
Als Vergleich zu den Kugeln wurde ein 20 ppi (Poren pro inch) Cordierit Schwamm
gewdhlt.
Fiir die Bestimmung der volumenspezifischen Oberfliche der Schwimme wurde das
Kelvinmodell (GIl. 2.1-2 in Kapitel 2.1) angewandt. Darin wurden experimentell
bestimmte Werte fiir Steg- und Fensterdurchmesser sowie fiir die Porositédt eines 20
ppi Mullit-Schwammes (Anhang Tab. A.1-2), eingesetzt.
Fir die Schwammpackungen wurde der Druckverlust {iber die Korrelation von
Moreira [18] ermittelt (Gl. 3.1-6).

Ap s1-w-(1-¢)’ R ()

Danach ist der Druckverlust stark abhidngig von der Porositit und nur wenig vom
Fensterdurchmesser. Zur Berechnung wurde eine Porositit von 0,8 gewihlt und die
experimentell bestimmten Fensterdurchmesser aus Tab. A.l1-2 (Anhang) fir d,
eingesetzt.
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Allgemein wurde die gleiche Menge an Aktivkomponente (100 kgAK'm'3Reaktor) pro
Reaktorvolumen bei Kugeln und Schwimmen eingesetzt. Da allerdings die
volumenspezifische Oberflaiche bezogen auf das Reaktorvolumen mit den
Schwammen ungefdhr um den Faktor zwei grofer ist, ergibt sich auf den Kugeln eine
dickere Schicht aus Aktivkomponente. Die Berechnung der volumenspezifischen
Oberfldchen und die daraus resultierenden Schichtdicken sind in Tab.3.1-1 dargestellt.

Tab. 3.1-1: Volumenspezifische Oberfliche der Schwammpackung und der Kugelschiittung,
Schichtdicken und Abschdtzungsgrofien fiir den inneren Stofftransport

Trager SJm*m3geakior Oy /um Wz /- nl%
Kugeln 6mm 600 145 0,07 98,0
Schwamm 41414 62 0,013 99,5
20ppi

Anastasov et al. [6] setzen industrielle Katalysatoren mit Schichtdicken von 100-200
pum ein. Schichtdicken iiber 200 pm konnten moglicherweise zu einer Limitierung der
Reaktion durch internen Stofftransport fiihren.

Zur Uberpriifung einer mdglichen Hemmung durch inneren Stofftransport wurden die
Weisz-Zahl Wz und der Porennutzungsgrad n abgeschitzt. Die Abschitzung wurde
durchgefiihrt fiir isotherme Bedingungen mit einer Eingangs- und Reaktionstemperatur
von 360 °C. Allgemein gilt nach dem Weisz-Prater-Kriterium bei einer Reaktion 1.
Ordnung, dass bei einer Weisz-Zahl kleiner als 0,6 keine Limitierung durch inneren
Stofftransport vorliegt [113]. Um allerdings tatsdchlich Hemmung durch inneren
Stofftransport auszuschliefen, sollte der Porennutzungsgrad einen Wert von 97 %
nicht unterschreiten.

Die berechneten Porennutzungsgrade der Schichtdicken auf Kugeln und Schwiammen
liegen iiber 97 %. Daher ist es nicht notwendig, eine Limitierung der Reaktion durch
inneren Stofftransport im Modell zu beriicksichtigen.

Der Druckverlust des jeweiligen Katalysatorbettes wurde im Modell nicht
berticksichtigt. Fiir beide Packungen wurde der gleiche iiber die Reaktorlinge
gemittelte Druck angenommen (Tab. 3.1-2). Diese Annahme ist eine grobe
Abschitzung, da der Druckverlust in einer Schwammpackung um ca. 30 % geringer ist
als in einer Kugelpackung.

In Tab. 3.1-2 sind die geometrischen Abmessungen des Reaktors und die
Betriebsbedingungen zusammengefasst. Zusdtzlich werden die Bedingungen, die in
der Simulation eingestellt wurden, mit industriellen Bedingungen verglichen.
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Tab. 3.1-2: Reaktor und Betriebsbedingungen fiir die partielle Oxidation von o-Xylol im industriellen
Mapstab und fiir die Simulation

Parameter Bedingungen im Modell . . .
. Bereich der industriellen
fiir Kugeln und .
Bedingungen

Schwamme
D Rohrdurchmesser in mm 25 25
Rohrlange in m - 3-3,5
Liange Katalysatorbett in m 2,8 2,8
Kiihimedium -(Tw) Salzschmelze
Katalysatordimensionen 6 mm Kugeln 6 mm Kugeln

20 ppi Schwamm 8 x 4 x 6 mm Raschig-Ringe

Durchfluss pro Rohr in my*h™ 4 3-45
o-Xylol Eingangskonzentration
in gmy 80 60-105
Druck in bar 1,5 durchschnittlich
Druckverlust in mbarm™ 303 (Kugeln)

~180 (Ringe)
211 (Schwamm)

Eingangstemperatur

250 ~250
Katalysatorbett in °C
Wandtemperatur T,, —
348 340-380
Salzschmelzentemperatur in °C
Menge Aktivkomponente in
g P Ps 100 ~70

kgm?

Korrelationen fur die Warmeubertragung

Der eindimensionale Wirmedurchgangskoeffizient U ergibt sich aus der Summe der
in Reihe geschalteten Widerstande.

I 1t R
T

3.1-7

ext

Dabei beschreibt R/4A,,;, den Widerstand des Bettes, trop/Aron 1St der
Wirmewiderstand der fiir die Leitung durch die Reaktorwand gilt, der &uflere
Wirmeiibergangswiderstand von der dufleren Reaktorwand zum Kiihlmedium wird
durch 1/h,, wiedergegeben und [/¢, ist der Kontaktwiderstand an der inneren
Reaktorwand.
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Der Widerstand der Reaktorwand und der duBBere Warmeiibergang zum Kiihlmedium
werden vernachl'eissigt1 [49]. Die zwei Widerstinde //¢, und R/4 A,,, stellen die
limitierenden Schritte dar [100]. Dadurch ergibt sich aus Gleichung 3.1-7:

1 _ 1 _R
Uy «a 4.2

w rad

3.1-8

Die Abschitzung des Warmedurchgangskoeffizienten vom Feststoff zum Kiihimedium
in Gleichung 3.1-8 ist fiir die hier durchzufiihrenden Fallstudien geeignet und wird
daher fiir das eindimensionale Modell angewendet.

Korrelationen fiir den Warmeiibergangskoeffizienten «,, wurden von Martin und Nilles
[100] vorgeschlagen und hier gleichermal3en fiir Schwiamme und Kugeln eingesetzt
(GL 3.1-9).

a.d 5 A
Nu =—22 =13+ 20 4 0.19Re?” Pr'? .
W 1, ( 7 /d )/1 0 3.1-9

t p F

Kugeln
Die Warmeleitfahigkeit 4,,, durch das Katalysatorbett mit Kugeln wurde aus dem VDI
Wirmeatlas [101, 102, 103] entnommen (Gl. 3.1-10).

Avad = Ao + K Pl A f(r,K5) 3.1-10

! Werte fiir hey (Kiihimittel: Salzschmelze), und (tron: / )\Rohr)’1 flr ein 2mm Stahlrohr, liegen in der
GroRenordnung von 2000 bis 7500 W/m*K
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Die Korrelationen zur Bestimmung der Warmeleitfahigkeit A,,, und der
Ruhewérmeleitfahigkeit 4,., befinden sich im Anhang B.1.

Schwdamme
Die radiale Wairmeleitfahigkeit durch ein strukturiertes Katalysatorbett mit
Schwiammen wurde nach Decker et al. [19, 35] mit Gleichung 3.1-11 berechnet.

LG,

0
k rad

3.1-11

rad

Die dafiir notwendige Ruhewiarmeleitfahigkeit A, ist tiber folgende Gleichung 3.1-12
definiert:

/10=a+b'T+c-T2 3.1-12

Die nach [19, 35] bestimmten Koeffizienten a, b, ¢ fiir Gleichung 3.1-12 sind in Tab.
B.2-1 (Anhang) zusammengestellt.

Zur Abschitzung der Wairmeiibertragung in Schwdmmen, wurden die fiir die
Korrelation giiltigen Schwammeigenschaften, wie Porositdt und Porendurchmesser aus
[19, 35], ibernommen.

Das Ergebnis der Berechnungen des Wirmedurchgangskoeffizienten U%, der radialen
Wirmeleitfahigkeit 4,,, und des Wérmeiibergangskoeffizienten ¢, zeigt Tab. 3.1-3.
Allgemein wurde im Modell zur Berechnung des Wérmetransports eine konstante
Gasgeschwindigkeit durch das Katalysatorbett angenommen. Im Fall der
Schwammpackung wurde nur fir die Werte in Tab. 3.1-3 die Temperatur zur
Bestimmung der Ruhewirmeleitfahigkeit bei 350 °C konstant gehalten.

Fir den Wirmeiibergangskoeffizienten ¢, in einer Schwammpackung wurden
konstante Werte von 294 und 837 Wm™ K™ aus der Korrelation fiir Kugeln (Gl. 3.1-9)
bestimmt. Der Wirmeiibergangskoeffizienten e, von 837 Wm K™ ergibt sich fiir eine
Kugelschiittung, die die gleiche volumenspezifische Oberflache und Porositit aufweist
wie ein 20 ppi Schwamm. Dieser Wert reprasentiert, dass nahezu kein Spalt zwischen
der Reaktorinnenwand und der dulleren Oberfliche der Katalysatorstruktur vorhanden
ist. Das ist dann realisierbar, wenn der Schwamm zum Beispiel mit einem Material,
das eine gute Warmeleitfahigkeit besitzt, umwickelt und passgenau in den Reaktor
eingesetzt wird. Der Warmeiibergangswiderstand ist dann weitestgehend
vernachlédssigbar.
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Fiir einen weiten Spalt wurden der Waiarmeiibergangskoeffizient ¢, einer 6 mm
Kugelschiittung gewéhlt (294 Wm™'K™). In diesem Fall hat die Schwammstruktur
nahezu keinen Kontakt zur Reaktorwand.

Tab. 3.1-3: Koeffizienten fiir die Wdirmeiibertragung in einem Reaktor gefiillt mit Kugeln und
Schwdmmen, berechnet bei konstanter Temperatur (350 °C) und konstantem Massendurchfluss (2,93
kgm?s)

. _ awin Aoin Arag iN U*"in
Trager Eigenschaften 20 Ao Ao 2.0p-1
Wm™“K WmTK' WmK Wm™K
Kugeln 6 mm Cordierit 294 0,3 1,9 197
kein groBer kein grofRer
Spalt Spalt Spalt Spalt
, 20 ppi Cordierit 837 294 0,3 3,4 470 230
Schwamm
10 ppi SiC 837 294 1,1 57 573 253
20 ppi SiC 837 294 1,3 6,3 592 256
45 ppi SiC 837 294 3,0 7,5 621 262

Berechnung der radialen Wérmeleitfahigkeit fiir Schwdmme mit den Porendurchmesser und Porositdten aus

[19, 35]. Es gilt: 10 ppi: d,=4,5 mm; 20 ppi: d,=2,6 mm; 45 ppi: d,=1,3 mm, £=0,81

3.1.2 Zweidimensionales Modell

Wegen den signifikanten radialen Geschwindigkeits- und Temperaturprofilen ist es
besser, ein gepacktes Bett mit einem zweidimensionalen Modell zu beschreiben [99].
Daher wurde zusitzlich ein zweidimensionales, pseudo-homogenes Reaktormodell
entwickelt.

Folgende Annahmen liegen dem zweidimensionalen Modell zugrunde:

e Axiale Stoff- und Wirmedispersion wurden als vernachlidssigbar betrachtet.
Diese Vereinfachung wird vielfach bei der zweidimensionalen Modellierung
vorgeschlagen [104, 105].

e Fiir die physikalischen Eigenschaften der Gasphase wurde ndherungsweise die
von Luft verwendet. Druckunabhingig wurden die Werte fiir Luft aus den
Tabellen in [106] fiir jede Temperatur interpoliert.

Basierend auf diesen Annahmen konnen stationdre Massen- und Energiebilanzen, in
Zylinderkoordinaten aufgestellt werden.
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Massenbilanz:
. . ) M. —
0=—WM+1£ rDZ{ii% +— l=e ps R 3.1-13
0z r or tor pr l—¢&,
Energiebilanz:
aT 1 a aT 1_8 Nreac

O=—-p,.c . W—+——— — |+ . AH)r -

pF pF a r@r( rad 67") 1—800 pS ;( r j) Jj 31 14

Die Massen- und Energiebilanz wurden mit den Randbedingungen aus dem A, —
Modell [105] gelost.

Massenbilanz Energiebilanz
oy, oT

=0: —L| =0 — =0 -

=00 = 1o 3.1-15
Y,

r=R: —*%| ;=0 T(r=R)=T, 3.1-16
or

z=0: y(z=0)=y, T(z=0)=T, 3.1-17
oy, oT

=L: —|,_,=0 —|...=0 -

z P o = 3.1-18

Die Dispersionskoeffizienten DY, und 4, hingen vom Durchfluss und von den
Katalysatorbett- und Fluid-Charakteristika ab. Zur Abschitzung der radialen
Transportparameter wurden fiir die Kugelpackung die Korrelationen aus [101, 102,
103] verwendet (Gl. 3.1-10 und GIl. B.1-1 bis B.1-8). Im Fall der Kugelschiittung
wurde die Anderung der Porositit iiber den Reaktorquerschnitt mit Gl. 3.1-19

beschrieben [101, 102, 103].

g—gw-{]+1.36-exp{—5-[RFJH 3.1-19
dp

Fiir die Porositit ¢, in der Mitte des Festbettes wurde ein Wert von 0,4 gewahlt.
Das Geschwindigkeitsprofil im Festbett ist zugéinglich tiber die Impulsbilanz (GI.
3.1-20) die auf der erweiterten Brinkmann-Gleichung basiert [105, 107].
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P o2 Mﬁ[ 5_Wj
o Sow=fow + - or ral’ 3.1-20
mit:
(1-¢(r)) np I-¢&(r) pr
=]50————F—— - =].75———~2—— -
/i é‘(r)3 di 3.1-21 > 8(7”)3 dp 3.1-22

Die effektive Viskositit 7, fir die Bestimmung der Wandreibung ist in [107]
wiedergegeben.

Das hier dargestellte Modell ist fiir einen Festbettreaktor, der mit Kugeln gefiillt ist,
bekannt und verifiziert [107].

Im Fall einer Schwammpackung existiert bis jetzt allerdings weder ein Porosititsprofil
noch eine  erweiterte = Brinkmann-Gleichung  zur  Beschreibung  des
Geschwindigkeitsprofils. Daher waren einige Annahmen notwendig, um einen
verniinftigen Vergleich zwischen einer Kugelschiittung und einer Schwammpackung
zu realisieren.

Annahmen fur die Modellbildung

Im Allgemeinen wurden die gleichen Annahmen beziiglich Reaktionskinetik,
Betriebsbedingungen und Katalysatoreigenschaften gemacht, wie bei der
eindimensionalen Modellierung.

Kugeln
Das Modell fiir ein Festbett aus 6 mm Kugeln wurde mit den obigen Korrelationen und
Abschétzungen erstellt.

Schwimme

Aufgrund fehlender Korrelationen wurde fiir die Schwidmme dasselbe Modell wie fiir
das Festbett aus Kugeln angewandt. Der Durchmesser der Kugeln wurde im
Schwammmodell so ausgewdhlt, dass die Kugelschiittung die gleiche
volumenspezifische Oberfliche aufweist, wie eine Packung aus 20 ppi Schwimmen.
Die Porositit im Katalysatorbett wurde mit einem Wert von 0,8 konstant iiber den
Reaktorquerschnitt angenommen. Zusitzlich wurde noch die Korrelation fiir die
radiale Warmeleitfahigkeit der Kugeln, durch die des 20 ppi Cordierit-Schwammes
(GL 3.1-11) ersetzt. Der Druckverlust einer Schwammpackung wurde zum einen mit
dem Wert aus Tab. 3.1-2 und zum anderen mit einem geringeren Eingangsdruck
(po=1,8 bar; Kugeln: py=2,1 bar) beriicksichtigt.
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3.1.3 Kinetik

Eine quantitative Beschreibung der Reaktionskinetik, die alle mdglichen
Zwischenprodukte beriicksichtigt, ist fiir diese Studie nicht notwendig. Ein
vereinfachtes Reaktionsnetz mit den wichtigsten Reaktionsschritten und Produkten,
wurde in [52, 87, 88] vorgeschlagen und reicht fiir die hier beschriebenen Studien aus.
Boger [49] stellte bereits Schwierigkeiten fest, geeignete kinetische Parameter zu
finden, die die Leistung eines industriellen Reaktors, mit einem V,0s/TiO,-
Katalysator, angemessen beschreiben. Calderbank [87] entwickelte beispielsweise ein
Modell fiir einen Katalysator der ,,alten Generation*, der nur Eingangskonzentrationen
von ca. 40 gmy> erlaubt. Die derzeit verwendeten Katalysatoren lassen
Eingangskonzentrationen von mehr als 80 gmy™ zu [5]. Daher passte Boger [49] die
kinetischen Parameter von Calderbank [87] fiir einen neuen, heutzutage eingesetzten
Katalysator an.

Fiir die hier durchgefiihrte Studie wurden die von Boger evaluierten Parameter
verwendet und zusétzlich die Parameter von Calderbank fiir die Totaloxidation von
PSA zu CO, (Schritt 6) eingesetzt. Das Reaktionsnetz, das in diesem Modell
verwendet wird ist in Abb. 3.1-1 dargestellt.

1 2 5
o-Xylol —— o-Tolualdehyd —— Phthalid —— Phthalsaureanhydrid

3 » CO ) 6

X

Abb. 3.1-1: Vereinfachtes Reaktionsnetz nach Boger [49]

Fiir die Reaktionswege ergeben sich folgende Geschwindigkeiten:

ri=k; apox 3.1-23
ry=ky apr4 3.1-24
r3=ks apox 3.1-25
ry=hi pox 3.1-26

V5:k5'0!'pp,4 3.1-27
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re=ks app4 3.1-28
mit:
k
o= cPoz 3.1-29
k.p,, +(k, +6.5k; +3k,) p,y +k,pry +kspp, +3.5ksppg,
und
k =k Eas iti=1...6 1
— k. expl — : mit i=1... -
0 O T R T 273.15K) 3.1-30

Die kinetischen Parameter, dargestellt in Tab. 3.1-4, sind auf die Menge an Katalysator
bezogen.

Tab. 3.1-4: Kinetische Parameter von Boger [49] fiir Reaktionsschritt 1-5 und von Calderbank [87]
fiir Reaktionsschritt 6.

* a1
Reaktionsschritt k o E, in kJmol™ -(AH),in kd'mol™
kmol'kg™'s " bar
1 6,917 61 458
2 2,497 46 416
3 0,419 51 2310
4 0 54 1243
5 57 58 370
6 1354 127 1067

mit: kepo, = 0,722x107 kmol‘kg'l's'1
! Alle Werte fiir k*;y wurden in der Simulation auf die Menge an Aktivkomponente bezogen = k;, .

Annahmen nach [49]: 6,4 Gew.% Aktivkomponente im Reaktor.

Der Reaktionsschritt 6 wurde in diesem Modell nicht vernachlédssigt, da eigene
Experimente (Kapitel 5) eine Abnahme der Selektivitit zu PSA bei nahezu
vollstindigem Umsatz zeigen. Diese Abnahme bei hohen Umsitzen entsteht durch die
Folgereaktion von PSA zu COy. Einige eigene Daten sowie Messwerte von Froment
[52] und Skrzypek [88] sind zusammen mit berechneten Konzentrationsverldufen (1D
Modell, isotherm bei 360 °C) in Abb. 3.1-2 dargestellt.
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Temperatur: 633 K

o
(0]
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o
»
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o
N
1

Selektivitat RS,
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0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

Umsatz o-Xylol
Abb. 3.1-2: Vergleich experimenteller Daten (Symbole) aus Kapitel 5 und aus der Literatur
[52,87,88] mit berechnetem Konzentrationsverlauf (isothermes Modell, Linien).

Obwohl der Einfluss des Reaktionsschrittes 6 im Modell nicht direkt erkennbar ist, ist
er dennoch zu beriicksichtigen, da sonst die Selektivitdt und damit die Ausbeute an
PSA mit steigender Temperatur immer weiter zunehmen wiirde [94].

Abb. 3.1-2 zeigt, dass das Modell die Selektivititen zu PSA und zu den Neben-
produkten gut beschreibt. Nur bei kleinen Umsétzen ist die Selektivitit zu TA
moglicherweise etwas zu hoch und die Selektivitit zu PSA eher etwas zu tief
berechnet. In einem gewissen Schwankungsbereich gibt das isotherme Modell, mit der
hier verwendeten Kinetik, die experimentellen Messungen gut wieder.

Ob die Kinetik auch geeignet ist, um in einem nicht isothermen Modell fiir
vergleichende Studien zwischen Kugelschiittungen und Schwammpackungen
eingesetzt zu werden, soll durch einen Vergleich des eindimensionalen Modells mit
den experimentellen Daten von Anastasov [5] iiberpriift werden.

Anastasov hat das Temperaturverhalten im Reaktor mit einem Katalysator, der dem
aktuellen Stand der Technik entspricht, untersucht. Der Vergleich zwischen den
experimentellen Daten von Anastasov und dem Verlauf des Modells ist in Abb. 3.1-3,
dargestellt. Dafiir wurden, soweit es moglich war, die Parameter des Modells auf die
des Experiments von Anastasov angepasst. Die Reaktorbeladung an Aktivkomponente
auf 6 mm Kugeln wurde auf 100 kgAK’m'3Reakmr festgelegt [88]. Eine Beladung von 70
kgax/m® wie sie in [49] vorgeschlagen wird, bildet das ,,Hot-Spot“-Verhalten von
Anastasov nicht ab. Anastasov gibt keine Beladung an und ein Standardwert fiir die
Beladung ist nicht bekannt.
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V¥  Exp. Anastasov 2003

Eindimensionales Modell

450

400+

350

Temperatur/ °C
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Abb. 3.1-3: Vergleich zwischen berechneten und experimentell [5] ermittelten Temperaturprofilen
fiir ein gekiihltes Reaktorrohr. Durchfluss= 3,3 Nm>h”; Eingangskonzentration an o-Xylol= 59,3
gNm™; Salzschmelzentemperatur = Ty= 358 °C; der Katalysator war vor der Messung bereits |

Monat im Reaktor.

Die berechnete Temperatur des ,,Hot-Spots* ist ungefdhr 10 °C niedriger als die
experimentell ermittelte. Der Grund liegt moglicherweise in der gewéhlten Menge an
Aktivkomponente und in der Anwendung eines eindimensionalen Modells. Anastasov
[5] zeigt, dass eine bessere Anpassung seiner Daten mit einem zweidimensionalen
Modell gelingt. Die Abweichungen zwischen einem eindimensionalen und
zweidimensionalen Modell hinsichtlich der Hohe des Temperaturmaximums wurde
von den Autoren in [108, 109] diskutiert. Mit einem eindimensionalen Modell ist
danach auch ein niedriges Temperaturprofil als mit einem zweidimensionalen Modell
Zu erwarten.
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3.2 Ergebnisse und Diskussion

Zuerst wurden mit Hilfe des eindimensionalen Modells ein Katalysatorbett mit Kugeln
und eines mit Schwdmmen unter gleichen Reaktionsbedingungen beziiglich
Selektivitit zu PSA, Raum-Zeit-Ausbeute und Temperaturprofil im Reaktor
verglichen. Die Ergebnisse, die mit dem Festbettreaktor aus Kugeln erzielt wurden,
dienten als Referenz fiir verschiedene Fallstudien, um die Leistungsmerkmale eines
strukturierten Reaktors mit Schwammen herauszuarbeiten.

Die Aussagekraft des eindimensionalen Modells wurde iiberpriift, indem das Ergebnis
am Beispiel einer Kugelpackung mit dem der zweidimensionalen Simulation
verglichen wurde.

Als vorldufige Studie wurde zusétzlich mit dem zweidimensionalen Modell ein
Vergleich zwischen dem Katalysatorbett aus Kugeln und dem aus Schwdmmen
durchgefiihrt.

3.2.1 Eindimensionale Simulation: Fallstudien

In diesem Kapitel wird nun das Festbett aus Kugeln mit einem strukturierten
Katalysatorbett aus Schwdmmen anhand eines eindimensionalen Pfropfenstromungs-
modells verglichen. Fiir beide Katalysatorbetten wurden die in Tab. 3.1-2 vorgestellten
Bedingungen gewihlt. Die Ergebnisse des Vergleichs sind in Abb. 3.2-1 dargestellt.

In Abb. 3.2-1A sind die axialen Temperaturprofile von Schwamm- und Kugelpackung
dargestellt. Hierbei wird deutlich, dass sich die Lage und die Intensitdt der lokalen
Temperaturspitzen unterscheiden. In der Kugelpackung bildet sich ein um ca. 50 °C
hoherer ,,Hot-Spot* aus als im Schwamm. Dies ist auf den besseren Warmetransport in
Schwammen zurlickzufiihren (sieche Tab. 3.1-3). Ferner wird durch die gute
Wirmeleitfahigkeit das Reaktionsgas in einer Schwammpackung schneller erwarmt
und die Lage des ,,Hot-Spot* dadurch an den Anfang des Reaktors verschoben. Jedoch
verursacht die hohere Temperatur im Katalysatorbett bei Kugeln eine Beschleunigung
der Reaktionsgeschwindigkeit. Dies fiihrt zu einem nahezu vollstindigen Umsatz am
Ende des Reaktors (Abb. 3.2-1C). Mit einer Schwammpackung wire bei diesen
Reaktionsbedingungen ein lingeres Reaktorrohr notwendig, um einen vollstindigen
Umsatz zu erzielen.



42 Reaktorsimulation
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Abb. 3.2-1: Vergleich einer 20 ppi Schwammpackung und einem Festbett aus 6 mm Kugeln unter
Standardbedingungen (Tab. 3.1-2),

A: Temperaturprofil und, B: Reaktorselektivitiiten des Produktes PSA und der Nebenprodukte TA, PA,
CO, iiber dem Umsatz, C: Umsatz an o-Xylol iiber der Linge

In Abb. 3.2-1B sind die Reaktorselektivititen iiber dem Umsatz aufgetragen. Im
technisch relevanten Umsatzbereich (> 90%) liegt die Selektivitit zu PSA fiir eine
Kugelpackung etwas iiber der einer Schwammpackung. Die Selektivitdt zu CO, liegt
allerdings bei Schwidmmen tendenziell etwas hoher. Die Erkldrung liegt in den
beschleunigten Reaktionsgeschwindigkeiten der Zwischenprodukte aufgrund der
hoheren Temperatur in einer Kugelpackung. Die Raum-Zeit-Ausbeute (RZA) des
Reaktors mit Kugelfiillung betrigt 63 kgpsam™h™. Die Raum-Zeit-Ausbeute iiber dem

Schwamm betragt aufgrund der geringeren Selektivitdit und dem unvollstindigen
Umsatz nur 61 kgpg A'm'3 h.
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Aus diesen Zusammenhingen ergibt sich eine Vielzahl von Mdglichkeiten, um die
RZA zu erhohen. Diese Moglichkeiten sollen im Folgenden anhand von Fallstudien
vorgestellt werden.

Fallstudie I: Erhohung von Masse an Aktivkomponente und
Gesamtvolumenstrom

In dieser Fallstudie wurde die Dicke der Schicht aus Aktivkomponente auf den
Schwimmen erhoht. Die ,,Hot-Spot* Temperatur der Kugelpackung, 426 °C, wurde
als oberes Limit fiir die Anderung der Reaktionsbedingungen eingesetzt. Diese ,,Hot-
Spot* — Temperatur wird erreicht, wenn im Fall 1 die Menge an Aktivkomponente auf
den Schwiammen von 100 auf 240 kgAK‘m'3Reakt0r erhoht wird. Das entspricht einer
Schichtdicke von 148 pm (siche Abb. 3.2-2A Falll). Diese Anderung in der
Aktivkomponentenmenge fiihrt dariiber hinaus zu einem Anstieg des Umsatzes von o-
Xylol, der PSA-Selektivitit und der Raum-Zeit-Ausbeute im Vergleich zur
Schwammpackung bei Standardbedingungen (siche Tab. 3.2-1).

Der geringere Druckverlust der Schwidmme bietet die Moglichkeit, den
Gesamtvolumenstrom um den Faktor 1,24 zu erhdhen bis der gleiche Druckverlust wie
in einer Kugelpackung herrscht. Im Fall 2 wurde die modifizierte Verweilzeit T4
(Tonoa =Py V) konstant gehalten und daher die Beladung des Katalysators ebenfalls nur
um 24 % erhoht. Aufgrund des hoheren Durchflusses und der geringeren Menge an
Aktivkomponente als im Fall 1 nimmt die ,,Hot-Spot*“- Temperatur in Abb. 3.2-2A
wieder deutlich ab (Tab. 3.2-1). Der Umsatz (Abb. 3.2-2B) und die Selektivitit zu
PSA sind geringer als in einem Katalysatorbett aus Kugeln, aber die RZA kann durch
den héheren Volumenstroms deutlich gesteigert werden (siehe Tab. 3.2-1).



44 Reaktorsimulation
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Abb. 3.2-2: Fualistudie I: Erhohung der Menge an Aktivkomponente ps und des
Gesamtvolumenstroms im Fall einer Schwammpackung. Félle 1, 2, 3 sind in Tab. 3.2-1 beschrieben.

A. Temperaturprofil und, B: Umsatz an o-Xylol iiber der Léinge des Reaktors

Tab. 3.2-1: Quantitativer Vergleich von Kugel — und Schwammpackungen, und die Auswirkung der

Erhohung der Aktivkomponentenmenge und des Gesamtvolumenstroms bei Schwdmmen.

. Volumen- T RZA |
in in
Fall Katalysator Ps 3 Strom in _H°t8p°t 3 psa  Ypsa
Kgak-M " Rreak 301 in°C  kgpsam™h
Nm™h’
Kugel- 6 mm Cord.
100 4 426 63 0,72 0,72
Packung Kugeln
Schwamm- _
20 ppi Cord.
Packung 100 4 374 61 0,70 0,69
Schwamm
(Referenz)
20 ppi Cord.
Fall 1 240 4 425 64 0,72 0,72
Schwamm
20 ppi Cord.
Fall 2 124 4,94 377 76 0,70 0,69
Schwamm
20 ppi Cord.
Fall 3 260 4,94 423 79 0,72 0,72

Schwamm
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Mit einem hoheren Gesamtvolumenstrom kann bis zu 260 kg Aktivkomponente pro
Reaktorvolumen eingesetzt werden; dann ist das Limit der ,,Hot-spot*- Temperatur,
vorgegeben von der Kugelschiittung, erreicht (Abb. 3.2-2A). In diesem Fall 3, liegt
eine hohere Selektivitit zu PSA vor und die RZA steigt signifikant auf 79 kgpgam™h™".
Bereits in Kapitel 3.1.1 wurde der Zusammenhang zwischen der Menge an
Aktivkomponente und einer Hemmung der Reaktion durch inneren Stofftransport
erlautert. Bei einer Beladung des Schwammes mit 260 kgAK'm'sReakmr liegt eine
Schichtdicke von 160 pum vor. Der Porennutzungsgrad betrigt dann 93 9%. Der
Grenzwert von 97 % ist somit um 5 Prozentpunkte unterschritten. Eine Beladung von
260 kgAK'm'sReaktor des Schwammes ist demnach als kritisch beziiglich einer moglichen
Hemmung der Reaktion durch inneren Stofftransport zu betrachten, zumal dieser
Effekt nicht im Modell abgebildet wird. Zusédtzlich wird durch diese hohe Beladung
die Porositit des Katalysatorbettes, die mit 80 % fiir Schwidmme konstant
angenommen wurde, beeinflusst. Die Porositdt nimmt auf 60 % ab. Dadurch steigt der
Druckverlust um das sechsfache an. Um dennoch eine hohe Porositit und damit einen
geringen Druckverlust gewéhrleisten zu konnen, sollte ein Schwamm eingesetzt
werden, der eine noch hohere Ausgangsporositét besitzt.

Fallstudie ll: Erhohung von Eingangskonzentration und Temperatur
des Kiihimediums

Fiir die folgenden Fille 4 bis 6, wurde ebenfalls die ,,Hot-Spot* - Temperatur der
Kugelpackung als oberes Limit gewihlt. Die axialen Temperatur- und Umsatzprofile
sind flir diese Fallstudie in Abb. 3.2-3 dargestellt.
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Abb. 3.2-3: Fallstudie II: Erhéhung der Eingangskonzentration an o-Xylol und der Temperatur des
Kiihimediums (T,) im Fall einer Schwammpackung. Fille 4, 5, 6 sind in Tab. 3.2-2 beschrieben.
A. Temperaturprofil und, B: Umsatz an o-Xylol iiber der Linge des Reaktors

Tab. 3.2-2: Quantitativer Vergleich von Kugel — und Schwammpackungen, und die Auswirkung der
Anderung von Eingangskonzentration und Temperatur des Kiihlmediums (Ty) bei Schwimmen.

Konstante Beladung an Aktivkomponente: 100 kgAK‘m'3 Reaktor

Fall Katalysator RS Y,
y °C g'Nm'3 kQPSA'm'S'h'1 PSA PSA
6 mm Cord.
Kugelpackung 348 426 80 63 0,72 0,72
Kugeln
Schwamm- _
20 ppi Cord.
Packung 348 374 80 61 0,70 0,69
Schwamm
(Referenz)
20 ppi Cord.
Fall 4 348 385 175 129 0,70 0,64
Schwamm
20 ppi Cord.
Fall 5 390 424 80 65 0,73 0,73
Schwamm
20 ppi Cord.
Fall 6 385 426 175 148 0,73 0,73
Schwamm

Zunichst wurde die Eingangskonzentration an o-Xylol von 80 gmy~ (Referenz) auf
175 gmy~ (Fall 4) gesteigert. Unter diesen Bedingungen wird die ,,Hot-Spot-
Temperatur etwas erhoht, bleibt aber deutlich unter dem Limit, das von der
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Kugelpackung vorgegeben wird (Abb. 3.2-3A). Trotz der im Vergleich zum
Referenzfall hoheren Durchschnittstemperatur im Reaktor, ist der Umsatz in Abb.
3.2-3B niedriger. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist geringer, da die Konzentration an
0-Xylol in den Hemmungsterm des kinetischen Ansatzes eingeht. Trotzdem sorgt der
hohere Durchsatz an o-Xylol im Fall 4 fiir einen beachtlichen Anstieg der PSA — RZA
(Tab. 3.2-2).

Mit der urspriinglichen Eingangskonzentration von 80 gmy™, reprisentiert Fall 5 eine
Situation, in der die Temperatur des Kiihlmediums (= Wandtemperatur T,,) von 348
°C auf 390 °C erhoht wird. Dadurch werden in Abb. 3.2-3 die ,,Hot-Spot* —
Temperatur und der Umsatz an o-Xylol deutlich gesteigert. Zusitzlich nimmt die RZA
(Tab. 3.2-2) im Vergleich zur Kugelpackung und des Referenzreaktors etwas zu.

In Fall 6 wurden die positiven Effekte der hoheren Wandtemperatur und
Eingangskonzentrationen an o-Xylol kombiniert. Beide Parameter wurden soweit
erhoht bis 99 % Umsatz erzielt und das Limit der maximalen ,,Hot-Spot*“‘- Temperatur
gerade nicht iiberschritten wurde. So ergibt sich eine Eingangskonzentration an o-
Xylol von 175 gmy” und eine Wandtemperatur von 385 °C. Durch diese
Einstellungen kann die Selektivitdt zu PSA noch weiter erhoht werden und die RZA
erreicht einen Wert, der um mehr als Faktor zwei hoher ist als bei einem Festbett aus
Kugeln.

Fallstudie lll: Erhohung des Rohrdurchmessers

Die Konstruktions- und Betriebskosten eines Rohrbiindelreaktors konnten deutlich
gesenkt werden, wenn es moglich wére, die Anzahl der Rohre zu reduzieren, indem
beispielsweise die Einzelrohrdurchmesser vergroflert werden.

Im Rahmen dieser eindimensionalen Simulation wurde der Einfluss des Durchmessers
eines Einzelrohres, gefiillt mit unterschiedlichen Katalysatorpackungen, auf die ,,Hot-
Spot* — Temperatur hin untersucht. Die maximale ,,Hot-Spot“- Temperatur ist in Abb.
3.2-4 in Abhingigkeit vom Rohrdurchmesser aufgetragen.
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Abb. 3.2-4: Falistudie Ill: Einfluss des Rohrdurchmessers auf die ,,Hot-Spot“- Temperatur in

Schwammpackungen, die aus verschiedenen Materialien (SiC und Cordierit) bestehen.

Die Ergebnisse in Abb. 3.2-4 veranschaulichen, dass der Reaktordurchmesser um den
Faktor 3 erhoht werden konnte, wenn 20 ppi Cordierit Schwimme als
Katalysatortrager eingesetzt werden. Das Maximum der lokalen Temperaturerh6hung
(,,Hot-Spot) liegt mit den untersuchten Rohrdurchmessern deutlich in dem
Temperaturbereich, in dem es nicht zu einer Deaktivierung der aktiven Komponente
des Katalysators kommt. Der Rohrdurchmesser kann noch weiter vergroBBert werden,
wenn SiC statt Cordierit als Schwammmaterial verwendet wird. SiC- Schwimme
zeichnen sich durch eine bessere Warmeleitfahigkeit als Cordierit aus. Dennoch ist der
Unterschied zwischen Cordierit und SiC- Schwammen trotz erheblicher Differenzen in
der Wirmeleitfahigkeit (sieche Tab. 3.1-3) nicht so gro. Der Wéarmeiibergangs-
koeffizient a,, limitiert im Fall der SiC-Schwidmme den Wairmetransport durch das
Festbett. Demzufolge dndert sich auch die ,,Hot-Spot“- Temperatur nicht mit der ppi-
Zahl der Schwiamme. Die deutlichen Unterschiede in den Wiarmeleitfahigkeiten eines
10 ppi Schwamms (5,7 Wm'K") und eines 45 ppi Schwamms (7,5 Wm " 'K™")
kommen nicht zum tragen (Tab. 3.1-3).

Fallstudie IV: Untersuchung des Randspaltes

In den Fallstudien I bis III wurde bisher angenommen, dass nahezu kein Spalt
zwischen der Oberfliche der Schwammstruktur und der Reaktorinnenwand existiert.
Der Wert fiir den Wirmeiibergangskoeffizient o, betrug hierbei 837 Wm™>K™.
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Abb. 3.2-5: Fallstudie IV: Einfluss des Randspaltes auf Temperatur- und Umsatzverlauf
A. Temperaturprofil und, B: Umsatz an o-Xylol iiber der Linge des Reaktors

Tab. 3.2-3: Auswirkung des Randspaltes bei einer Schwammpackung aus 20 ppi Cordierit

Schwimmen auf die Reaktorleistung

THotspot Rand- Oy in RZA in

Fall Katalysator 2 31
in°C Spalt Wm™“K" kgpsam™h’

psa  Ypsa

6 mm Cord.
Kugelpackung 426 - 294 63 0,72 0,72
Kugeln
Schwamm- _
20 ppi Cord. .
Packung 374 kein 837 61 0,70 0,69
Schwamm
(Referenz)
20 ppi Cord.
Fall 7 411 grof’ 294 63 0,72 0,71
Schwamm

Wird allerdings nicht fiir eine exakte Einpassung des Schwammes in das Reaktorrohr
gesorgt, kann ein groBerer Spalt zwischen Katalysatoroberfliche und Reaktorwand
entstehen. Der Einfluss eines breiten Spalts (siche Kap. 3.1.1) auf die Reaktorleistung
wurde mit Fall 7 untersucht und in Abb. 3.2-5 dargestellt. Abb. 3.2-5A zeigt, dass die
»Hot-Spot*“ —Temperatur in einer Schwammpackung mit einem weiten Randspalt
deutlich ansteigt (Tab. 3.2-3). Die Lage und auch nahezu die Intensitét des ,,Hot-Spot*
ndheren sich dem in einer Kugelpackung an.

Abb. 3.2-5B zeigt, dass mit der Schwammpackung mit groem Randspalt fast der
gleiche Umsatz erreicht wird wie mit der Kugelpackung. Die Selektivitit zu PSA
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steigt ebenfalls an. Demzufolge nimmt die RZA in einer Schwammpackung von 61
kgPSA'm'3 ‘h” mit einem engen Spalt auf 63 kgPSA'm'3 ‘h” mit einem weiten Randspalt zu.
Die Reaktorleistungen eines Festbettes aus Kugeln und eines aus Schwidmmen mit
groflem Randspalt nihern sich nahezu an. Demnach kann eine deutliche Steigerung der
Reaktorleistung, wie sie in den Fallstudien I-III beschrieben wurde, nur erfolgen, wenn
kein Spalt zwischen der Schwammoberflache und der Reaktorinnenwand besteht. Fiir
die praktische Anwendung bedeutet dies, dass der Nutzen von Schwdmmen als
katalytischer Tridger vom Einbau in das Reaktorrohr abhingt. Die Realisierung eines
engen Spalts zwischen der Oberfliche der Schwammstruktur und der
Reaktorinnenwand, muss moglicherweise mit einem hohen technischen Aufwand
erkauft werden.

3.2.2 Zweidimensionale Simulation

Das zweidimensionale Modell wurde eingesetzt um den Einfluss der radialen
Stoffdispersion zu veranschaulichen und um das radiale Temperaturprofil darzustellen.

Vergleich zwischen ein- und zweidimensionaler Simulation

Anhand des zweidimensionalen Modells fiir eine Kugelschiittung, sollte die
Aussagekraft des eindimensionalen Modells tiberpriift werden.
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Abb. 3.2-6: Ergebnisse der ein- und zweidimensionalen Modellierung fiir eine Kugelschiittung unter

Lange /m

Standardbedingungen. Die Eingangstemperatur T, entspricht hier der Wandtemperatur T,, (348 °C)

A: eindimensionale Berechnung des axialen Temperaturprofils iiber der Linge
B: eindimensionale Berechnung des Umsatzes iiber der Léinge
C: zweidimensionale Berechnung des axialen Temperaturprofils

D: zweidimensionale Berechnung des Umsatzes iiber der Ldnge

Wie Abb. 3.2-6 zeigt, unterscheiden sich die axialen Temperaturprofile der beiden
Modelle deutlich. Das zweidimensionale Modell berechnet nicht nur eine hohere ,,Hot-
Spot* — Temperatur in der Mitte des Rohres (T—;), sondern auch eine hohere iiber den
Radius gemittelte Durchschnittstemperatur (T,,) (Abb. 3.2-6 A/C) (siehe Kapitel
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3.1.3). Der Umsatz in den Abb. 3.2-6 B/D wie auch die maximale Selektivitdt zu PSA
(72%) ist allerdings mit beiden Modellen nahezu identisch.

Die Abweichungen zwischen den Modellen sind moglicherweise darauf
zuriickzufiihren, dass die Differentialgleichungen des zweidimensionalen Modells mit
den Randbedingungen des A,-Modells geldst wurden, wihrend das eindimensionale
Modell das a-Modell beriicksichtigt. Der aus den Randbedingungen resultierende
Wirmeiibergang von der Kugeloberfliche zur Reaktorwand ist mit der A.-Modell
eventuell schlechter. Ein hoherer ,,Hot-Spot*“ wiére die Folge. Zusétzlich wurde im
eindimensionalen Modell eine Vielzahl an Vereinfachungen gemacht, die ebenfalls
einen Einfluss auf das Temperaturprofil haben. So wurden im eindimensionalen
Modell keine radiale Stoffdispersion, kein radiales Porosititsprofil, keine axiale
Druckédnderung und keine Temperaturabhangigkeit der Stoffdaten beriicksichtigt.

Da beide Modelle dennoch einen dhnlichen Trend liefern, ist das eindimensionale
Modell durchaus fiir vergleichende Studien, wie sie in Kapitel 3.2.1 durchgefiihrt
wurden, anwendbar.

Vergleich von Schwamm- und Kugelpackung

In Abb. 3.2-7 wird die zweidimensionale Temperaturverteilung in einer Kugelpackung
und in einer Schwammpackung gezeigt. Zusétzlich sind in Abb. 3.2-8 das axial {iber
den Radius gemittelte sowie das in der Reaktormitte vorliegende Temperaturprofil fiir
eine Schwamm- wie auch Kugelpackung dargestellt.

Die gewidhlten Bedingungen wurden Tab. 3.1-2 entnommen, nur die
Eingangstemperatur ist gleich der Wandtemperatur.
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Abb. 3.2-7: Zweidimensionale Temperaturverteilung in einem Reaktorrohr gefiillt mit

A: Kugeln B: Schwimmen
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Abb. 3.2-8: Axiales Temperaturprofil, T,y = Temperatur iiber den Radius gemittelt, T,—y =
Temperatur in der Mitte des Reaktorrohres

A: Kugelschiittung B: Schwammpackung

Es ist offensichtlich, dass der radiale Gradient in einer Schwammpackung deutlich

geringer ist als in einer Kugelpackung. Dadurch ergibt sich eine homogenere
Temperaturverteilung sowohl in radialer als auch in axialer Richtung.
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3.3 Fazit der Simulation

In diesem Teil der Arbeit wurde das Potential von Schwidmmen als Katalysatortrager
in der partiellen Oxidation von 0-Xylol abgeschédtzt. Es konnte gezeigt werden, dass
durch den verbesserten Warmetransport in Schwidmmen die Gefahr der Ausbildung
eines extremen ,,Hot-Spots*“ und des ,,Durchgehens des Reaktors reduziert werden
kann. Eine gleichmiBigere Temperaturverteilung im Katalysatorbett liegt vor. Dadurch
wird es moglich, die Reaktionsbedingungen so zu variieren, dass die Raum-Zeit-
Ausbeute an Zielprodukt PSA gesteigert werden kann. Beispielsweise kann durch die
Erhohung der Eingangkonzentration und der Temperatur des Kiithimediums die Raum-
Zeit-Ausbeute verdoppelt werden, ohne dass die ,,Hot-Spot* —Temperatur unzulissig
ansteigt.

Die guten Wéirmetransporteigenschaften der Schwimme konnten auch dahingehend
genutzt werden, dass der Durchmesser der FEinzelrohre im Rohrbiindelreaktor
vergrofBert wird. Dadurch konnten Betriebs- und Analgekosten gespart werden.

Die Bestiickung der Reaktorrohre mit den Schwidmmen konnte sich im technischen
Malistab schwierig gestalten. Die Schwidmme sollten genau in den Reaktor eingepasst
werden, damit dic Waiarmeabfuhr effizient ist. Hierbei ist zwischen Nutzen und
Mehrkosten, die durch den Aufwand entstehen, abzuwigen.

Fiir die Modellierung von Reaktoren mit einer Schwammpackung fehlen noch
validierte Transportkorrelationen. Unter Beriicksichtigung der flir die Modellierung
getroffenen Annahmen und Vereinfachungen konnte gezeigt werden, dass es mit
Schwiammen als Katalysatortrager moglich ist, die Reaktorleistung und - Sicherheit zu
steigern. Die Schwidmme weisen demzufolge ein hohes Potential als Katalysatortrager
in stark exothermen Reaktionen auf.



Kapitel 4

Experimentelle Vorgehensweise

Da die theoretischen Berechnungen gezeigt haben, dass mit Schwdmmen durchaus
eine Leistungssteigerung des Festbettreaktors in der partiellen Oxidation von o-Xylol
zu PSA zu erwarten ist, werden im folgenden Schwimme als Katalysatortrager
eingesetzt und experimentell ndher untersucht. Fiir diese Untersuchungen ist es
notwendig, zuerst einen geeigneten Katalysator herzustellen und dann durch ein
reproduzierbares Verfahren den Triger damit zu beladen. In den folgenden Kapiteln
werden die Verfahren zur Herstellung solcher Katalysatoren und die Ergebnisse der
experimentellen Untersuchungen vorgestellt.

4.1 Praparation der Katalysatoren

In der vorliegenden Arbeit wurden Katalysatoren auf verschiedene Weise hergestellt.
Bei allen Katalysatoren wurde ein Mischoxid aus Vanadiumpentoxid und Titandioxid
als aktive Komponente verwendet. Auf den Zusatz von Promotoren, wie es in diesem
Katalysatorsystem aus der Literatur [9, 110] bekannt ist, wurde hierbei verzichtet. Die
Aktivkomponente wurde sowohl in reiner Form als Split als auch nach Beladung von
Tragern in Form von Kugeln und Schwimmen eingesetzt. Abb. 4.1-1 gibt einen
Uberblick der Herstellungsverfahren.

[\/ZOS/TiO2 -Katalysator}
l

Herstellung der [ FSP } ( Impragnierung J
(

Katalysatoren durch : Flammensprihpyrolyse) (Konventionell)

Beschichtung der [ Tauchbeschichtung } [ Direktbeschichtung }

Tréger durch :

Abb. 4.1-1: Herstellungsverfahren der Katalysatoren



56 Experimentelle Vorgehensweise

4.1.1 Praparation der reinen Aktivkomponente

Konventioneller Katalysator

Zum Vergleich mit Literaturwerten wurde ein konventioneller Katalysator nach einer
Vorschrift, die Saleh et al. [59, 111] beschreiben, hergestellt. Dabei wurde
Vanadiumpentoxid (V,Os, Fluka > 99 %) in destilliertem Wasser (25 mg V,0s / mL
Wasser) geldst. Zur besseren Loslichkeit wurde Oxalsdure im Molverhiltnis
(ncam204/My20s) von 4 zugegeben. Nach 15 Stunden rithren, war das Vanadiumpentoxid
vollstindig gelost. Danach wurde Titandioxid in der Modifikation Anatas (TiO,,
Riedel-de Haen, > 99 — 100,5 % mit ~10 m*g", Millennium PC50 mit ~ 50 m*g",
Millennium PC100 mit ~ 92 m*g") der Losung zugefiigt. Die milchig blaue
Suspension wurde mit Hilfe eines Magnetriihrers geriihrt und gleichzeitig auf 80 °C
geheizt. Nach dem Verdampfen der Flissigkeit, wurde die tiirkisfarbene Paste iiber
Nacht vollstindig bei 85 °C im Trockenschrank getrocknet und danach im
Achatmorser gemahlen. Die gemahlene Katalysatormasse wurde dann in verschiedene
Splitfraktionen (Anhang Tab. A.3-2) gesiebt.

Die Ausgangsmengen an Vanadiumpentoxid und Titandioxid wurden jeweils so
gewdhlt, dass die untersuchten Katalysatoren 7 und 10 Gew. % Vanadiumpentoxid
enthielten.

Alle Splitfraktionen wurden vor dem Einsatz in der Reaktion eine Stunde bei 450 °C
kalziniert (Anhang A.3.1). Die untersuchten Katalysatoren sind im Anhang in Tab.
A.3-2 aufgelistet.

Flammenspriihpyrolyse Katalysator

Die  Herstellung der  Aktivkomponente  durch  das  Verfahren  der
Flammenspriithpyrolyse (FSP) wurde in Kooperation mit der Gruppe Pratsinis an der
ETH Ziirich (Particle Technology Laboratory, Institute of Process Engineering,
Department of Mechanical And Process Engineering) durchgefiihrt.
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Abb. 4.1-2: Flammenspriihpyrolyse

Flissige Ausgangslosung

Fir die Ausgangslosung wurden die Losungsmittel o-Xylol (Fluka, >98,5%) und
Acetonitril (Fluka, >99,5%) in einem Volumenverhéltnis von 11 zu 5 gemischt. Zu
diesem Losungsmittelgemisch wurden Titantetraisopropoxid (TTIP, Aldrich >97%)
und Vanadiumoxotriisopropoxid (Strem Chemicals, >98%) in entsprechenden Mengen
hinzugefiigt, um eine Gesamtmetallkonzentration im Bereich 0,1 bis 3,4 molL" zu
erhalten. Das Verhéltnis zwischen TTIP und Vanadiumoxotriisopropoxid wurde so
gewahlt, dass in dem fertigen Katalysatorpulver der jeweilige gewiinschte Gehalt an
V,0s5 enthalten war (7, 10 oder 20 Gew. % V,05).

Flammenspriithpyrolyse

Das Mischoxid aus Vanadium und Titandioxid wurde in einer Flamme (Abb. 4.1-2)
synthetisiert. Die fliissige Ausgangslosung wurde in der Mitte einer konzentrischen
Diise durch eine Kapillare (Innendurchmesser 0,42 mm) in die Flamme gepumpt
(Spritzenpumpe, Inotec, IER-560). Durch den Ringspalt (d= 0,71; d,= 0,95 mm), der
die Kapillare umschliefit, wurde Sauerstoff (Pan Gas, 99,95%) als Dispersionsgas
hinzugefiigt. Die mit Sauerstoff dispergierte Ausgangslosung wurde dann von einer
ringférmig umstromenden Methan/Sauerstoff (CHy: 1,5 L/min, Pan Gas 99,5%, O;:
3,2 L/min) Flamme geziindet. Ein weiterer Sauerstoffstrom (5 L/min), der die Flamme
umgibt (Sintermetallring: d= 1lmm, d,= 18mm) gewihrleistet die vollstindige
Umsetzung der Ausgangslosung und die Stabilisierung der Flamme.

Mit einer Vakuumpumpe (Busch SV 1025B) wurden die durch die Verbrennung
entstandenen Partikel in Richtung Pumpe durch die Apparatur gezogen und auf einem
Glasfaserfilter (Whatman GF/D, d = 257 mm) abgeschieden (siehe auch Abb. 4.1-3).
Durch Ablosung der Partikel von der Filteroberfliche konnte die reine
Aktivkomponente, V,05/Ti0O,-Nanopartikel, gewonnen werden. Die Produktionsrate
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(g(V,05/T10,)/h) wurde dabei durch die Metallkonzentration in der fliissigen
Ausganglosung festgelegt.

Splitpartikel aus V,05/Ti0,-Nanopartikeln
Fiir den direkten Einsatz der V,0s/Ti0,-Nanopartikeln, wurden diese mit 7 bar in

einer Stempelpresse zu Tabletten geformt. Diese Tabletten wurden dann zerkleinert
und durch Sieben in die Fraktionen 0,15-0,2mm, 0,22-0,5 mm und 0,8-1 mm, getrennt.
Zur Herstellung der verwendeten V,0s/TiO,-Nanopartikeln wurde bei der
Flammenspriihpyrolyse eine Gesamtmetallkonzentration von 0,67 molL™, 10 Gew. %
V,0s, und ein Verhiltnis von 5 L'min” Ausgangslosung zu 5 L'min™ Dispersionsgas
gewihlt.

Die hergestellten Splitfraktionen mit den jeweiligen Bezeichnungen sind in Tab. A.3-3
im Anhang zusammengefasst.

4.1.2 Herstellung von Katalysatoren durch Tauchbeschichtung
der Trager mit FSP Partikeln

Die Tauchbeschichtung ermoglicht es, verschiedene Tréiger, in diesem Fall Kugeln und
Schwiamme, in einem nahezu identischen Verfahren mit Aktivkomponente zu beladen.
Hierzu wurden die V,0s/TiO,-Nanopartikeln, aus der FSP Synthese, in einer
Ethanol/Wasser Losung suspendiert. Wasser (destilliert) und Ethanol (Roth, > 99,8 %)
wurden im Volumenverhéltnis 1:1 gemischt. Die Feststoffkonzentration wurde mit 30
mg V,05/TiO,-Nanopartikel auf 1 mL Losung eingestellt. Danach erfolgte eine
Behandlung der Suspension im Ultraschallbad (10 min). In die nun stabile Suspension
wurden Kugeln und Schwamme eingetaucht.

Die Beschichtung der Kugeln (Ceramtec) aus Steatit (Mg;S140,o(OH),) und ALO;
gelang, indem die komplette Charge in einem Netzkorb 10 min in die Suspension
getaucht wurde. Die beschichteten Kugeln wurden darauthin 2h bei 80°C im
Trockenschrank getrocknet. Dieses Verfahren wurde mehrfach wiederholt, bis auf dem
Trager die gewlinschte Menge an Aktivkomponente aufgebracht war.

Der Eintauchvorgang mit den Schwiammen erfolgte direkt, ohne Netzkorb. Nach 10
Minuten Eintauchzeit wurden die Schwidmme dann in einen umgebauten
Rotationsverdampfer eingespannt und mit 30 Umin" gedreht. Zur Trocknung wurde
der Schwamm zuerst 60 Minuten mit Kaltluft und schlieBlich noch 30 Minuten mit
HeiBluft angestromt. Um die Menge an Aktivkomponente (AK) auf dem Triager zu
erhohen, wurde das Verfahren entsprechend wiederholt.

Die beschichteten Trager und deren Eigenschaften sind im Anhang in Tab. A.3-4
zusammengestellt. Die Katalysatorproben werden mit ,,dip*“ bezeichnet. Fiir die
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Tauchbeschichtung der Triger wurde das Pulver gewihlt, dass mit einer
Gesamtmetallkonzentration von 3,4 mol/L, 10 Gew. % V,0s, und einem Verhiltnis
von 5 L/min Ausgangslésung zu 5 L/min  Dispersionsgas, durch
Flammenspriihpyrolyse hergestellt wurde.

4.1.3 Direktbeschichtung von Tragern durch FSP

Die direkte Beschichtung der Schwidmme in einem Schritt mit Nanopartikeln aus der
Flammenspriihpyrolyse wurde im Rahmen einer Diplomarbeit entwickelt. Fiir diese
Beschichtung wurde die in Abb. 4.1-3 dargestellte Apparatur verwendet.

Filter

H,O
e Schwamm

Abscheid-

zone H,O

gy
CH,,/OZT 0,
Ausgangslosung

Abb. 4.1-3: Apparatur zur Beschichtung der Schwidmme mit Nanopartikel durch FSP

Zur Beschichtung der keramischen Schwamme (Hi-Tech Ceramics) wurden diese in
Stromungsrichtung vor den Filter, 300 mm iiber der konzentrischen Diise, in die so
genannte Abscheidezone eingebaut. Die Abscheidezone besteht aus einem
doppelwandigen gekiihlten Rohr (d= 16mm, d,= 27mm). Um ein wandseitiges
Vorbeistromen der Partikel am Schwamm zu vermeiden, wurden die Schwiamme
(d=15 mm, 1=50 mm) mit einem Glasfaserband (Horst, GB25) umwickelt und in das
Rohr eingepasst. Zur Abscheidung der Partikel auf den Schwidmmen wurde tliber den
Glasfaserfilter die Druckdifferenz mit 80 mbar konstant gehalten. Das Ziel war es,
durch diese FEinstellung eine moglichst gleichmiBige Belegung der
Schwammoberfldche zu erreichen. Durch Differenzwégung (Mettler Toledo, AB204S)
des leeren Schwammes und des Schwammes nach der Beschichtung wurde die
abgeschiedene Menge an V,0s/Ti0, Partikeln auf der Schwammstruktur bestimmt.
Die Menge an V,05/TiO, pro zylindrischem Schwammstiick (d=15 mm, 1=50 mm)
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variierte zwischen 21 und 53 mg bei einer Beschichtungszeit von 60 bis 300
Sekunden.

Die Versuchsbedingungen fiir die Beschichtung der Schwimme sowie deren
unterschiedlichen ppi-Zahlen (10, 20, 30, 45 ppi) und Materialien (Mullit
(Alg[(O,0H,F)|(S1,A1)O4]4) und Al,Os) befinden sich im Anhang in Tab. A.3-5.

4.2 Beschreibung der Versuchsapparatur

In Abbildung Abb. 4.2-1 ist das VerfahrensflieBbild der Versuchsanlage fiir die
Oxidation von o-Xylol zu Phthalsdureanhydrid dargestellt.
Die Anlage lasst sich in die vier Bestandteile

Edukt- und Gaszufiihrung,

Reaktorzone (R),

Analyseneinheit,

und Nachverbrenner (NV)

unterteilen, die im Folgenden néher erldutert werden.

Abb. 4.2-1: Verfahrensfliefbild der Versuchsanlage

Edukt- und Gaszufiihrung
Die Gase Stickstoff (Air liquide, > 99,996 %), Sauerstoftf (Air liquide, > 99,95 %) (fiir
die Reaktion) und Druckluft (Nachverbrenner), wurden bei einem Vordruck von 2 bar
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durch thermische Massendurchflussregler (Bronkhorst, Hi-Tec) dosiert. Synthetische
Luft (Air liquide, >99,999%), Wasserstoff (Air liquide, >99,999%) und Helium (Air
liquide, > 99,996%) wurden direkt, bei einem Vordruck von 4 bar, in den
Gaschromatographen fiir die Analyse eingespeist.

Die Bereitstellung des bei Raumtemperatur fliissigen Edukts, o-Xylol, erfolgte iiber
einen Edelstahldruckbehilter von 250 mL Volumen. Fiir eine gleichméBige Dosierung
von 0-Xylol wurde der Vorratsbehélter mit Stickstoff bei 1,5 bar {iber Anlagendruck
beaufschlagt. Das fliissige Edukt wurde mit einem p-Flow (Bronkhorst, Hi-Tec,
L01V02) dosiert und im Anschluss in einem mit Inertpartikeln (SiC, Cats Import
Holland) gefiilltem Rohr im Stickstoffstrom gleichméBig bei 100 °C verdampft. Um
eine vollstindige Verdampfung zu gewihrleisten, wurde die Rohrleitung in einer
zweiten Heizzone auf 140 °C beheizt. Vor Eintritt in die Reaktorzone (beheizter
Kasten) erfolgte die Zugabe von Sauerstoff. Die Leitungen nach der Reaktoreinheit bis
zum Nachverbrenner wurden auf 260 °C geheizt, um ein Kondensieren der
Reaktionsprodukte zu vermeiden.

Reaktorzone

Die Reaktorzone besteht aus einem auf 260 °C separat beheizten Kasten, in dem sich
das Schaltventil (Valco, Typ A4-L6UWT) (SV) und der Reaktor (R) befinden. Mit
dem Schaltventil (SV) kann das Gasgemisch durch den Reaktor bzw. im Bypass am
Reaktor vorbeigefiihrt werden. Der Druck im Reaktor wurde mit einem dem Reaktor
nachgeschalteten Nadelventil, auf 1,5 bar (Absolutdruck) konstant gehalten.

Der Reaktor besteht aus einem Edelstahlrohr mit einer Lange von 380 mm und einem
Innendurchmesser von 16 mm und wurde von oben nach unten durchstromt.

Fiir die Messungen kamen zwei unterschiedliche Typen von Reaktoren zum Einsatz.
Zu unterscheiden ist hier zwischen dem Reaktor fiir die Messungen mit Schwidmmen
(Abb. 4.2-2) und dem Reaktor fiir Split bzw. Formkdrpermessungen (Abb.4.2-3).
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Abb. 4.2-2: Schematische Darstellung des Reaktors fiir die Messungen an Schwimmen
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Abb.4.2-3.: Schematische Darstellung des Reaktors fiir die Messungen an Splitpartikeln und Kugeln
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Die isotherm betriebenen Rohrreaktoren wurden von zwei Aluminiumhalbschalen
umschlossen, die mit einer umlaufenden Nut versehen sind, in der sich eine
spiralformige, elektrische Widerstandsheizung (Horst, HSS-450°C) befand. Zwei
weitere Aluminiumschalen, die durch Klemmringe verspannt wurden, umschlossen
und fixierten die inneren Halbschalen und die darin befindliche Heizung. Ein N1/Cr-Ni
— Mantelthermoelement an der Reaktoraulenwand diente als Messglied fiir die
Temperaturregelung.

Reaktor fiir die Messungen an Schwdmmen

In Abb. 4.2-2 ist der Aufbau eines Schwammreaktors schematisch dargestellt. Die
Temperaturmessung in diesem Reaktor erfolgte an 4 Positionen, an denen die
Thermoelemente (Thermocoax, d=Imm, NiCrNi) direkt radial in das Reaktorbett
eingefithrt wurden. Zur Fixierung der Reaktorfiillung waren die ersten 2 cm mit
Glaswolle gefiillt. Danach wurde der Reaktor auf 6 cm Lénge, bis zur ersten
Temperaturmessstelle mit 1 mm groBBen SiC-Partikeln aufgefiillt. Eine diinne Lage
Glaswolle fixierte die Schicht aus SiC-Partikeln. Zwischen den Temperaturmessstellen
eins (T1) und zwei (T2) war ein unbeschichteter 20 ppi Mullit Schwamm zur
Einstellung des Stromungsprofils platziert. Das Katalysatorbett aus beschichteten
keramischen Schwidmmen war zwischen der zweiten (T2) und dritten (T3), bei langen
Betten zusitzlich zwischen der dritten (T3) und vierten Temperaturmessstelle (T4)
angeordnet. Zur exakten Einpassung der Schwdamme in den Reaktor wurden diese mit
Glasfaserband (Horst, GB25) umwickelt. Das Ende des Katalysatorbettes bildete eine
diinne Schicht aus Glaswolle. Das Restvolumen des Reaktors wurde mit 1 mm grof3en
SiC-Partikeln aufgefiillt.

Zur Darstellung der Temperaturmessung im Reaktor wurde unter anderem die
Temperaturerhohung, die sich an der jeweiligen Messstelle durch die Reaktion ergab
aufgetragen. Dazu wurde die Differenz an der jeweiligen Messstelle zwischen der
Temperatur im Bypass und der Temperatur in der Reaktion gebildet.

Reaktor fiir Messungen an Splitpartikeln und Kugeln

Der Reaktor fiir die Messungen mit Splitpartikeln und Formkorpern war wie folgt
aufgebaut (Abb.4.2-3). Im Einlauf wurde zur Fixierung des Katalysatorbettes 2 cm
Glaswolle platziert, gefolgt von einer 3-6 cm langen Zone mit 1 mm groflen SiC-
Partikeln. In die Vorlaufzone von 3 cm Linge wurde jeweils unbeschichteter Trager
eingesetzt. Im Falle der Kugelmessungen wurden unbeschichtete Kugeln der gleichen
GroBe verwendet. Bei Splitmessungen wurde die Vorlaufzone mit den zur
Umlagerung des Splits gewéhlten SiC-Partikeln (Cats Import Holland) gefiillt. Das
eigentliche Katalysatorbett war in der 20 cm langen, isothermen Zone angeordnet.
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Abhidngig von dem jeweils zu messenden Katalysator betrug die Lange des
Katalysatorbettes 3 bis 20 cm. Im Anschluss an das Katalysatorbett wurde der Reaktor
mit 1 mm groBBen SiC-Partikeln aufgefiillt. Zwischen jeder Schicht wurde Glaswolle
eingesetzt, um ein Vermischen der Schichten zu vermeiden.

Zur Messung an den Splitfraktionen waren die Splitpartikel des konventionellen
Katalysators im Volumenverhdltnis 1:15 und die Splitfraktionen aus dem FSP-
Partikeln mit einem Volumenverhéltnis von 1:200 mit SiC umlagert. Zur Umlagerung
werden bei den Fraktionen 0,8-1 mm, 1 mm groB3e SiC-Partikeln gewéhlt und bei allen
weiteren Fraktionen werden SiC-Partikeln mit einem Durchmesser von 0,2 mm
eingesetzt.

Messungen an Kugeln (Kugeln d = 3 und 6mm) wurden zum einen ohne Umlagerung
der Formkorper mit SiC durchgefiihrt und zum anderen wurden 3 mm Kugeln in 0,2
mm groflen SiC-Partikeln eingebettet.

Das Thermoelement (Thermocoax, d=1mm, NiCrNi) zur Temperaturmessung wurde
axial in einem Fiihrungsrohr aus Edelstahl in den Reaktor eingefiihrt, und im ersten
Drittel des Katalysatorbettes platziert.

Nachverbrenner

Zur vollstandigen Oxidation der im Gasstrom enthaltenen Produkte und Edukte wurde
ein Nachverbrenner eingesetzt. Der Nachverbrenner, beheizt auf 450°C, bestand aus
einem Edelstahlrohr mit einer Ldnge von 500 mm und einem Innendurchmesser von
40 mm. Gefiillt war der Nachverbrenner mit einem kugelférmigen (d = 2-4 mm)
Katalysator (BASF SE; R 0-20/13, 0,125 % Pd). Zusétzlich zum Produktstrom wurde
in den Nachverbrenner noch ca. 800 mLy/min Luft (Druckluft) eingespeist. Damit war
gewahrleitstet, dass die vollstindige Verbrennung deutlich unterhalb der
Explosionsgrenze ablautft.

Analyseneinheit

Dem Produktstrom, der den Reaktor verldsst, wurde fiir die Analyse im
Gaschromatographen (GC) der interne Standard Ethan (Air liquide, 19,6 vol. % Ethan,
> 99,5 % in Ny, > 99,9 %) zugefiihrt. Das Stickstoff/Ethan Gemisch wurde einer
Druckflasche entnommen und mit 4 bar Uberdruck durch einen thermischen
Massendurchflussregler (Brooks Instrument) dosiert.

Nach der Probennahme im GC (Anhang A.4.1) wurde der gesamte Gasstrom durch
den  Nachverbrenner oder 1m  Bypass daran vorbei geleitet. Zur
Konzentrationsbestimmung von CO und CO,, wurde der Gasstrom nach Durchstrémen
einer mit Trockeneis gefiillten Kiihlfalle (KF) (Temperatur ~ -5 °C) in einem nicht
dispersiven Infrarot Spektrometer (ABB, Uras 14 AO2020) analysiert.
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Wurde der Gasstrom durch den Nachverbrenner geleitet, dann wurde mit Hilfe des
Infrarot Spektrometers die Kohlenstoff-Bilanz in der Anlage iiberpriift. Wurde der
Gasstrom im Bypass am Nachverbrenner vorbeigefiihrt, dann konnte mit dem Infrarot
Spektrometer die Menge an CO, und CO, die wéahrend der o-Xylol Oxidation entstand,
bestimmt werden.
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4.3 Durchfuihrung und Auswertung der Versuche

Versuchbedingungen

Die reaktionskinetischen Messungen wurden bei konstantem Eingangsdruck von 1,5
bar und bei Reaktorwandtemperaturen von 340 bis 380 °C durchgefiihrt. Der jeweils
gewahlte Eingangsvolumenstrom und dessen Zusammensetzung ist in Tab. 4.3-1
aufgefiihrt.

Tab. 4.3-1: Eingangsvolumenstrom und dessen Zusammensetzung

Reaktionsbedingungen

Stickstoff (N,) 79,5-79,75 Vol. %
Sauerstoff (O5) 19,5-19,75 Vol. %
o-Xylol (Fluka, > 99 %) 0,5-1Vol. %
Gesamtvolumenstrom 120 — 600 mL/min
Versuchsdurchfithrung

Die Anlage bzw. der frische Katalysator wurde wie folgt angefahren. Die Reaktorzone
(beheizter Kasten) wurde auf 260 °C aufgeheizt. Dazu wurde ein Luftgemisch (20 Vol.
% O,, 80 Vol. % N,), am Reaktor vorbei im Bypass gefiihrt. Nachdem eine konstante
Temperatur im Kasten erreicht war, wurde der Reaktor mit Luft durchstromt und auf
die gewlinschte Temperatur gebracht.

Zur Messung wurden zuerst die Reaktanten (Luftgemisch + o-Xylol) im Bypass am
Reaktor vorbei zur Analyse in den Gaschromatographen (GC) gefiihrt. Gleichzeitig
wurde {iber die online CO,-Analyse die Menge an CO, im Abgas kontrolliert. Anderte
sich die CO,-Konzentration im Infrarot-Spektrometer nicht mehr, wurde zur
Bestimmung der exakten Eduktkonzentration viermal, jeweils im Abstand von ca. 20
min, eine Probe im GC analysiert. Danach wurde die eigentliche, reaktionskinetische
Messung gestartet, indem das Gasgemisch durch den Reaktor geleitet wurde. Ein
stationdrer Zustand war nach ungefdhr zehn Minuten erreicht. Die CO,-Konzentration
im Abgasstrom nahm dann einen konstanten Wert an. Im Bypassmodus sowie im
Reaktormodus sollte die CO,-Konzentration gleich sein, wenn kein Leck vorliegt.

Die Stoffmengenstrome der Produkte wurden ebenfalls durch eine viermalige
Probennahme und Analyse im GC bestimmt. Angegeben wurde stets der Mittelwert
aus den vier Messungen.

Die Reaktionsprodukte CO und CO, wurden im Infrarot-Spektrometer bei Umgehung
des Nachverbrenners analysiert. Der Messbereich am Infrarot-Spektrometer wurde in
diesem Fall auf 0 bis 1 % Messgaskonzentration eingestellt. Damit wurde eine exakte
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Bestimmung der Konzentration an CO und CO, moglich, die wiederum mit der
Kenntnis des Gesamtvolumenstromes direkt in einen Volumenstrom und daraus in
einen Stoffmengenstrom umgerechnet werden konnte (Anhang A .4.1).

Durch unterschiedliche Volumenstrome im Reaktor wurde der Umsatz variiert.
Nachdem eine Messkurve mit mindestens 6 Messpunkten komplett aufgenommen war,
wurde nochmals ein Messpunkt wiederholt, um mogliche Verdnderungen des
Katalysators {liber die Messdauer zu erfassen.

Versuchsauswertung

Die chemische Umsetzung im betrachteten offenen Reaktionssystem wird mit Hilfe
integraler GroBen beschrieben. Diese sind zugidnglich iliber eine Stoftbilanz im
stationdren Zustand fiir den Bilanzraum um den Rohrreaktor (Abb. 4.3-1).

i,ein m Ni,aus
pr=const Kat >

N

v

Abb. 4.3-1: Bilanzraum um den Rohrreaktor

Die Konzentration der wichtigen kohlenstoffhaltigen Komponenten (o-Xylol, o-
Tolualdehyd, Phthalid, Phthalsdureanhydrid, Maleinsdureanhydrid), wird mit Hilfe der
normierten dimensionslosen Konzentration y; beschrieben. Die dimensionslose
Konzentration ist definiert als die Menge an Kohlenstoff in der Komponente i bezogen
auf die ,,eintretende* Menge Kohlenstoff in Form von o-Xylol. g; bezeichnet dabei die
Anzahl der Kohlenstoffatome in der Spezies 1:

ni-&.

1

Y=o 4.3-1
No-Xylol 0 * go—Xylol
mit A, Molenstrom in mol s™
& Anzahl Kohlenstoffatome in Spezies i

Aus der Definition folgt:

2=l 43-2

Fiir die Produkte ist die normierte Konzentration y; gleich der Ausbeute Y;.

Der Umsatz X an o-Xylol wéhrend der Reaktion wird beschrieben durch:
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_ No—Xylol ,0— No-Xylol
X= 4.3-3

No-Xylol 0

Die Reaktorselektivitit “S; einer Komponente i bezogen auf o-Xylol ist mit den
Stoffmengenstromen wie folgt definiert:

ni-&; Yl

R
Si,onylol = v 43_4

(nn—Xylnl,O - nonylol) "€ o Xylol

Im Weiteren wird die modifizierte Verweilzeit bzw. Raumzeit 1,4 eingeflihrt. Sie
charakterisiert die Kontaktzeit zwischen Reaktionsgemisch und Katalysator und ergibt
sich aus dem Quotient von Katalysatormasse my,; und Gesamtvolumenstrom V unter

Reaktionsbedingungen:
m a
Timod = # 4.3-5
v

mit:  myg, Masse an Aktivkomponente (V,05/TiO;) in g
Vv Volumenstrom unter Reaktionsbedingungen in cm™s™

Eine Anderung des Volumenstroms im System aufgrund von Stoffmengeniinderungen
bei der Umsetzung, kann wegen der geringen Konzentration an o-Xylol vernachldssigt
werden.

Mit Hilfe der Messdaten aus Gaschromatograph und Infrarot-Spektrometer werden die
GroBen in Gleichung 4.3-1 - 4.3-4 bestimmt (Anhang A.4.1).



Kapitel 5

Ergebnisse und Diskussion

5.1 Untersuchung des V,05/TiO, -Katalysators

Zuerst war es notwendig, ein geeignetes Katalysatorsystem zu entwickeln, um eine
moglichst hohe Raum-Zeit-Ausbeute des Zielproduktes PSA zu realisieren. Im zweiten
Schritt sollten die Trager reproduzierbar und einfach mit dem Katalysator beladen
werden konnen.
Wie bereits in Kapitel 4.1 beschrieben, wurde die Aktivkomponente nach zwei
verschiedenen Verfahren hergestellt,

e durch Imprignierung von TiO, in wiéssriger Losung mit V,0s und

anschlieBender Kalzinierung (konventionelle Rezeptur)

e durch Flammenspriihpyrolyse,
und anschlieend zu Vollkatalysatoren in Form von Split verarbeitet. Die Messungen
wurden mit Hilfe der in Abb. 4.2-1 schematisch dargestellten Apparatur durchgefiihrt.
Die Reaktionsbedingungen fiir die Untersuchungen der reinen aktiven Komponenten
befinden sich im Anhang in Tabelle A.3-1.

5.1.1 Splitpartikel aus konventionellem Katalysator

Das Katalysatorsystem auf Basis einer konventionellen Rezeptur wurde im Folgenden
eingesetzt und ndher untersucht. Zunichst sollte der Einfluss des Vanadiumgehaltes
auf das katalytische Verhalten erfasst werden. Dazu wurden konventionell hergestellte
Partikel jeweils in der gleichen Splitfraktion (0,22-0,5 mm), sowohl mit 7 als auch mit
10 Gew. % V,0s, eingesetzt (Abb. 5.1-1).
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Abb. 5.1-1: Katalytischer Vergleich konventionell hergesteliter Vollkontakte mit 7 (Split 0,22-0,5
10_7 konv) und 10 Gew. % V,O0s (Split 0,22-0,5 10_10 konv).
A: Umsatz iiber Verweilzeit, B: Selektivitit zu PSA tiber Umsatz

Der Umsatzverlauf ist an beiden Katalysatoren (Abb. 5.1-1 A) identisch, wihrend eine
Beladung des Katalysators mit 10 Gew. % V,0Os eine deutlich tiefere Selektivitit zu
PSA zur Folge hat als eine mit 7 Gew. % (Abb. 5.1-1 B). Der Katalysator mit 10 Gew.
% V,0s5 liefert eine hohere Selektivitit zu CO und CO,. Cavani et al. [82] zeigten
dhnliche Messergebnisse an einem nicht promotierten konventionell hergestellten
Katalysator der 7 Gew. % Vanadiumoxid enthielt. Die Selektivitit zu PSA war mit
diesem Katalysator bei gleichem Umsatz ungefihr 10 % hoher als mit einem
Katalysator der 10 Gew. % V,0s hatte. Die Autoren von [82] wiesen aullerdem nach,
dass sich die Selektivitdat zu PSA kaum adndert, wenn die Katalysatoren 2 bis 15 Gew.
% Vanadium enthalten. Ein Gehalt von 7 Gew. % Vanadium nimmt allerdings wie
bereits beschrieben, dabei eine Sonderstellung ein.

Die Ursache fiir unterschiedliche Selektivitdten liegt moglicherweise in der Verteilung
des Vanadiums auf der TiO,-Oberflache. Bei dem hier verwendeten konventionellen
Katalysator liegt eine 7,7 fache Belegung der Monoschicht bei 10 Gew. % V,05 und
eine 5,4 fache Belegung bei 7 Gew. % V,0s vor (Berechnung nach Bond [65]). Nach
Bond liegt also eine Mehrschichtenbelegung von Vanadium auf der Titandioxid
Oberflache vor. Eine vermehrte Bildung kristalliner ,,bulk-Spezies* aufgrund des
hoheren Vanadiumgehaltes bei 10 Gew. % konnte sich negativ auf die Selektivitit
auswirken (Kapitel 2.2.1 [62]). Dennoch ist in Abb. 5.1-2 gezeigt, dass das detektierte
Signal des Wasserstoffverbrauchs in der temperaturprogrammierten Reduktion (TPR)
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mit dem Katalysators der 10 Gew. % V,0s enthélt, (Anhang A.4.2), nur leicht zu
hoheren Temperaturen hin verschoben ist.

10 Gew. % V205

§ 1 7 Gew. % V,0s
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Abb. 5.1-2: Temperaturprogrammierte Reduktion der Vanadiumspezies des konventionell

hergestellten Katalysators mit verschiedenen Vanadiumgehalten.

Je groBer die Fliche unter der Kurve in Abb. 5.1-2 ist, desto stiarker wird der
Katalysator reduziert. Die Verschiebung der Kurve entlang der Temperaturachse lasst
Riickschliisse auf die Reduzierbarkeit des Katalysators zu. Monomere
Vanadiumspezies werden bei Temperaturen unter 500 °C leicht reduziert. Polymere
Spezies werden bei ca. 550 °C reduziert, kristalline ,,bulk*“-Spezies erst ab 600 °C [82,
112]. Folglich deutet die Verschiebung der Kurve mit 10 Gew. % V,05 (Abb. 5.1-2)
auf eine schlechtere Reduzierbarkeit und damit auf mehr kristalline Spezies hin.
Aufgrund der giinstigen Ergebnisse, die mit dem Kontakt mit 7 Gew. % V,0Os erzielt
wurden, wurden die Messungen an diesem Katalysatortyp fortgefiihrt.

Mit vier unterschiedlichen Splitfraktionen wurde der Einfluss der Partikelgrofe auf
Aktivitit und Selektivitat untersucht (siche Abb. 5.1-3).
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Abb. 5.1-3: Katalytischer Vergleich verschiedener konventionell hergestellter Splitfraktionen (Split
0,05-0,15 10_7 konv, Split 0,15-0,20 10 _7 konv, Split 0,22-0,50 10_7 konv, Split 0,80-1,00 10_7 konv)
A: Umsatz iiber Verweilzeit, B: Selektivitdt zu PSA tiber Umsatz

Wie Abb. 5.1-3 A zeigt, gibt es kaum einen Einfluss der Partikelgroe auf Umsatz und
Selektivitidt. Nur die Splitfraktion 0,8-1 mm hat einen etwas geringeren Umsatz bei
gleicher Verweilzeit.

Aufgrund der geringen Oberfliche von 9 m*g ist der Anteil der Vanadium-Spezies,
die sich in einer Monolage befinden und fiir die Aktivitit verantwortlich sind, im
Verhiltnis zu der Gesamtmenge an Vanadium gering (Kapitel 2.2.1). Durch die
geringe Aktivitidt des Katalysators hat die GroBe der Partikel kaum einen Einfluss auf
das katalytische Verhalten. Ein Einfluss des inneren Stofftransports auf die Reaktion

kann daher bis zu PartikelgroBen von 0,8 mm vernachlissigt werden (Anhang Tab.
A.2-5).

5.1.2 Splitpartikel aus der Flammensprihpyrolyse

Die Partikel aus der Flammensprithpyrolyse wurden in drei verschiedenen
Splitfraktionen hergestellt und katalytisch gemessen. In Abb. 5.1-4 sind die Ergebnisse
dargestellt.
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Abb. 5.1-4: Katalytischer Vergleich verschiedener Splitfraktionen (Split 0,15-0,2 90 10 55 FSP,
Split  0,224-0,5 90 10 55 FSP, Split 0,8-1 90 10 55 FSP) hergestellt aus Partikel der
Flammenspriihpyrolyse.

A: Umsatz iiber Verweilzeit, B: Selektivitdt zu PSA tiber Umsatz

Es ist ein deutlicher Einfluss der Splitfraktion auf den Umsatz festzustellen. Je groBBer
die Splitfraktion (Abb. 5.1-4 A) wird, desto niedriger ist der Umsatz bei gleicher
Verweilzeit. Die Selektivititen zu PSA (Abb. 5.1-4 B) und zu den Nebenprodukten
(Anhang Abb. A.3-1) weisen ebenfalls eine deutliche Abhédngigkeit von den
SplitgroBen auf. Die Kornselektivitit (RSPSA bei Xo.xyiol @ 0) zu PSA nimmt nach
Abb. 5.1-4 B mit steigender PartikelgroBBe zu. Bei hohem Umsatz dagegen nimmt die
Reaktorselektivitit zu PSA mit groer werdender Splitfraktion ab.

Die Ursache fiir diese Abweichung liegt in der Beeinflussung der Reaktion durch
inneren Stofftransport und im Fall der 0,8-1 mm grofBen Splitpartikeln zusétzlich durch
duBeren Stofftransport (Anhang A.2.3). Der Wert fiir den dimensionslosen
Konzentrationsgradienten iiber die Grenzschicht betrdgt fiir die groBBen Splitteilchen
ungefahr 0,5 und ldsst auf einen Einfluss des duBleren Stofftransports auf die Reaktion
schlieBen.

Der innere Stofftransport kann iiber die Weisz-Zahl Wz [113] und den
Porennutzungsgrad m abgeschitzt werden (Anhang A.2.4). Die Weisz-Zahl gibt das
Verhéltnis aus effektiver Reaktionsgeschwindigkeit und Porendiffusion an. Der
Porennutzungsgrad  beschreibt das  Verhiltnis zwischen der effektiven
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Reaktionsgeschwindigkeit und der maximal moglichen Reaktionsgeschwindigkeit. Mit
der Annahme einer Reaktion 1. Ordnung und den verwendeten Daten, die im Anhang
A.2.4 zusammengestellt sind, ergibt sich fiir eine Kugelgeometrie gemill Abb. 5.1-5
die Darstellung des Porennutzungsgrades iiber der Weisz-Zahl.

'] A Splitfraktion dp =0,15-0,20 mm

[] splitfraktion d, = 0,22 - 0,50 mm
@ spilitfraktion d, = 0,80 - 1,00 mm

Porennutzungsgrad n

0,1 T
0,001 0,01 0,1 1 10

Weisz-Zahl

Abb. 5.1-5: Darstellung des Porennutzungsgrades iiber der Weisz-Zahl fiir verschiedene
Splitfraktionen

Ein  Porennutzungsgrad von iber 97 % ist erwiinscht, da dann
Konzentrationsgradienten im Korn vernachlédssigbar sind (Anhang A.2.4).

Wie in Abb. 5.1-5 ersichtlich, nimmt der Porennutzungsgrad bereits ab einer
Splitgroe von 0,22-0,5 mm deutlich ab, und die Weisz-Zahl nimmt Werte iiber 0,6 an.
Der Umsatzverlauf an verschiedenen PartikelgroBen ist also gekoppelt an innere
Stofftransporteffekte. Je groBer die Partikel werden, desto geringer ist der
Porennutzungsgrad, und umso deutlicher nimmt der Umsatz bei gleicher Verweilzeit
ab.

Eine Hemmung durch inneren Stofftransport macht sich auch in der Produktverteilung
bemerkbar. Die Reaktionsgeschwindigkeit von o-Xylol ist nach Boger [49] zum ersten
Zwischenprodukt Tolualdehyd und direkt zu CO, deutlich geringer als die
Geschwindigkeit der Weiterreaktion der Zwischenprodukte Tolualdehyd und Phthalid
zu PSA. Eine Transporthemmung wirkt sich am stirksten auf die schnelleren
Reaktionen aus.

Zur Erklarung soll das Reaktionsschema im Porensystem am Beispiel einer
Einzelpore, die in Abb. 5.1-6 skizziert ist, erldutert werden.
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Abb. 5.1-6: Modell einer Einzelpore und die darin ablaufende Reaktion
A: Modell fiir den niedrigen Umsatzbereich (< ~65 %)
B: Modell fiir den hohen Umsatzbereich ( > ~65 %)

Zum besseren Verstindnis ist es notwendig, die Selektivitidt im niedrigen (Abb. 5.1-6
A) und im hohen Umsatzbereich (Abb. 5.1-6 B) getrennt zu betrachten.

Mit zunehmender PartikelgroBe bzw. Splitfraktion nimmt die Verweilzeit der
Reaktanten im Porensystem zu. Im niedrigen Umsatzbereich hat das zur Folge, dass o-
Xylol in das Porensystem eintritt und innerhalb der Pore bis zu PSA umgesetzt wird.
Die Zwischenprodukte TA und PA werden im extremen Fall nicht detektiert. PSA tritt
aus der Pore aus und wird vermehrt nachgewiesen. Durch diesen Verlauf wird der
direkte Reaktionspfad von o-Xylol zu PSA vorgetiduscht, der eine Erhohung der
Kornselektivitit zu PSA (Abb. 5.1-4 B) und gleichzeitig eine Verringerung der
Selektivitdten zu den Zwischenprodukten PA und TA zur Folge hat (Anhang Abb.
A3-1).

Im hohen Umsatzbereich (Abb. 5.1-6 B) nimmt die Konzentration des Eduktes ab und
es liegen vermehrt die Zwischenprodukte TA und PA sowie PSA vor. Diese
Produktmischung tritt dann ebenfalls wieder in das Porensystem ein. Die
Zwischenprodukte werden zu PSA umgesetzt oder bereits direkt zu CO, abgebaut.
PSA reagiert ebenfalls im Porensystem weiter zu COx. Die Selektivitidt zu PSA (Abb.
5.1-4 B) nimmt als Folge im hohen Umsatzbereich mit steigendem
Partikeldurchmesser zugunsten der Selektivititen zu CO, und CO ab (Anhang Abb.
A.3-1).

Da die kleinste Splitpartikelfraktion (0,15-0,2 mm) nach wie vor eine hohe
Kornselektivitdt aufweist und nur einen Porennutzungsgrad von 92 % (Anhang Tab.
A.2-5) besitzt, ldsst sich eine Beeinflussung der Reaktion durch Porendiffusion nicht
ausschlieen (Abb. 5.1-4 B).
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5.1.3 Vergleich der Splitpartikel aus der Flammenspriuhpyrolyse
und aus konventionellem Katalysator

Ein Vergleich der Vollkontakte aus verschiedenen Herstellungsmethoden in Abb.
5.1-7 zeigt, dass der FSP-Katalysator den gleichen Umsatz mit einer 10 fach
geringeren Verwelilzeit erreicht als der konventionelle Katalysator. Mit der Annahme
einer Reaktion 1. Ordnung hat der FSP-Katalysator eine um den Faktor 10 hohere
Aktivitét.
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Abb. 5.1-7: Vergleich der experimentellen Daten (Split 0,15-0,2 90 10 55 FSP, Split 0,22-0,5
10 10 konv) mit einem isothermen eindimensionalen Modell (entspricht dem Modell aus Kapitel 3.1.3

in Abb. 3.1-2) A: Umsatz iiber Verweilzeit, B: Selektivitit zu PSA tiber Umsatz

Der Grund hierfiir liegt in der BET-Oberfldache die bei dem FSP-Katalysator ebenfalls
um den Faktor 10 hoher ist und sich dadurch ein groBerer Anteil fiir die Reaktion
aktiver monomere Vanadiumspezies ausbilden kann. Eine hohe Aktivitit des
Katalysators ist wiinschenswert, da dadurch die Raum-Zeit-Ausbeute mit der gleichen
Menge an Aktivkomponente gesteigert werden kann. Vorausgesetzt wird dabei, dass
die Selektivititen zu PSA der unterschiedlichen Katalysatoren im gleichen
GroBenbereich liegen.

Ein Vergleich mit dem Modell aus Kapitel 3 und folglich dem Katalysator den
Calderbank et al. [87] zur Bestimmung der Kinetik einsetzte (Abb. 5.1-7 A) macht
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deutlich, dass der hier verwendete konventionelle Katalysator einen erheblich
geringeren Umsatz bei gleicher Verweilzeit liefert. Mit dem FSP-Katalysator ist
dagegen ein hoherer Umsatz erreichbar. Die Selektivitit zu PSA des konventionellen
Vollkontakts ist in einem Umsatzbereich von 0,4 bis 0,9 gut vergleichbar mit der des
Katalysators von Calderbank et al. (Abb. 5.1-7 B). Die Selektivitit zu PSA des
Splitkatalysators aus der Flammenspriithpyrolyse hingegen liegt in diesem
Umsatzbereich tendenziell etwas tiefer als die Selektivitit die mit dem Modell
berechnet wurde. Wie bereits in Kapitel 5.1.2 gezeigt, konnen bei diesem Katalysator
auch bei der kleinsten Splitfraktion Einfliisse des inneren Stofftransports nicht
ausgeschlossen werden. Bei kleinen Umsédtzen ist die aus dem Modell berechnete
Selektivitdt niedriger als die experimentell ermittelte. Dies ist auf den kinetischen
Ansatz (sieh Kap. 3.1.3) zuriickzufiihren, bei dem der direkte Pfad von o-Xylol zu
PSA nicht berticksichtigt wird.

Zur Erhohung der Aktivitit des hier eingesetzten konventionellen Katalysators kann
Ti10, mit einer grofBeren BET-Oberflache eingesetzt werden.

Hergestellt wurde dieser Katalysator auf Basis einer konventionellen Rezeptur mit den
Titandioxiden PC50 und PC100. Der Gehalt an Vanadium betrdgt 10 Gew. % um
einen Vergleich zum FSP-Katalysator zu ermoglichen. Im Folgenden sollen die
Katalysatoren nach den verwendeten Titandioxiden PC50 und PC100 benannt werden.
Der PC50 Katalysator hat eine Oberfliche von 42 m*g" und der PC100 Katalysator
weist eine Oberfliche von 69 m*g" auf. Der bisher gezeigte Katalysator mit einer
Oberfliche von 9 m*g’ wird weiterhin als konventioneller Split bzw. Vollkontakt
bezeichnet. Mit der Annahme, dass die Aktivitit eines Katalysators mit von der BET-
Oberfliche abhingt (Kapitel 2.2.3), ist mit dem PC100 Katalysator eine hdhere
Aktivitidt zu erwarten. Da mit steigender Aktivitit des Katalysators das Risiko einer
Beeinflussung der Reaktion durch inneren Stofftransport zunimmt, wurde mit dem
PC100 Katalysator die kleinste mogliche FraktionsgroBe von 0,15-0,22 mm gewaihlt.
Die Wz-Zahl bei diesem Katalysator betrdgt 0,42 (Anhang A.2.4, Tab. A.2-6). Der
PC50 Katalysator, dessen PartikelgroBen im Bereich von 0,22-0,5 mm liegen, liefert in
der Abschétzung der Wz-Zahl mit 0,56 einen vergleichbaren Wert zu dem des PC100
Katalysator. Der Vergleich der konventionellen Vollkontakte, hergestellt mit
unterschiedlichen Titandioxiden, ist in Abb. 5.1-8 dargestellt.
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Abb. 5.1-8: Katalytischer Vergleich konventioneller Katalysatoren hergestellt mit Titandioxiden
unterschiedlicher spezifischer Oberflichen (Split 0,22-0,5 10 10 konv, Split 0,15-0,2 69 10 konv
(PC100), Split 0,22-0,5 42 10 konv (PC50)) A: Umsatz iiber Verweilzeit (ty=1 gsm™), B: Selektivitit
zu PSA iiber Umsatz

In Abb. 5.1-8 A wurden, um die katalytischen Messungen wegen Unterschiede im
Umsatz besser darstellen zu konnen, diese gegen den Logarithmus der modifizierten
Verweilzeit aufgetragen. Der PC100 Katalysator mit der grof3ten Oberfliche von 69
m*g" weist den hochsten Umsatz auf. Wird die Aktivitit der Katalysatoren iiber die
Annahme einer Reaktion 1. Ordnung abgeschitzt, zeigt sich, dass der konventionelle
Katalysator mit einer Oberfliche von 9 m*g” eine ungefihr 8-fach geringere Aktivitit
im Vergleich zum PC50 Katalysator besitzt. Die Aktivitit nimmt deutlich mit der
BET-Oberflédche zu.

In Abb. 5.1-8 B zeigen die Katalysatoren PC50 und PC100 den gleichen
Selektivitatsverlauf zu PSA. Die Selektivitit in einem Umsatzbereich von 30-90 % ist
dagegen beim Katalysator mit einer Oberfliche von 9 m*g" deutlich héher. Bei
Umsitzen groBer 90 % liegen die Selektivititen zu PSA der verschiedenen
Katalysatoren auf nahezu gleichem Niveau. Die hohere Selektivitit zu PSA am
Katalysator mit 9 m*g™' hat eine geringere Selektivitit zu Phthalid zur Folge. Fiir alle
dargestellten Katalysatoren ist die Selektivitdit zu den Restprodukten und zu TA
nahezu identisch (Anhang Abb. A.3-2). Die Selektivitit zu den Restprodukten nimmt
zuerst im niedrigen Umsatzbereich leicht ab, bevor sie bei hoheren Umsétzen ansteigt.
Die Abnahme der Selektivitit bei niedrigen Umsétzen kann auf die Bildung von
Teerprodukten zuriickgefiihrt werden, die vornehmlich bei kleinen Umsétzen gebildet
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werden und in den Restprodukten beriicksichtigt sind (Kapitel 2.2.2). Eine genaue
Analyse dieser Teerprodukte war nicht moglich.

Die unterschiedlichen Selektivititen zu PSA an den Katalysatoren in Abb. 5.1-8 B
konnen nicht ausschlieBlich durch verschiedene Vanadiumspezies (Abb. 5.1-9) erklart
werden.
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Abb. 5.1-9: Raman-Spektren vom konventionell hergestellte Katalysatoren mit unterschiedlichen
BET-Oberflichen

Der PC100 Katalysator, mit nur monomeren und amorphen Vanadium-Spezies weist
die gleiche Selektivitat auf wie der PC50 Katalysator, der nach Abb. 5.1-9 zusétzlich
kristalline Spezies enthilt. Kristalline Vanadiumspezies sind mit konventionellen
Katalysatoren bei ungefihr 708 und 994 cm™ detektierbar [114, 115, 116]. Die
Schulter bei 1010 bis 1020 cm™ kann der endstindigen V=0 Bindung der monomeren
Spezies zugeordnet werden [117]. Im Bereich von 750 bis 850 cm™ sind die V-O-V
Briicken der polymeren Spezies und amorphen Vanadium-Strukturen feststellbar [118,
112, 119].

Zusatzlich zu den Vanadiumspezies unterscheiden sich die Katalysatoren in ihrer
BET-Oberflache. Moglicherweise hat die BET-Oberfldche im Zusammenhang mit den
Vanadiumspezies einen Einfluss auf die Selektivitat.

Weitere Untersuchungen im Rahmen dieser Arbeit sollten mit Schalenkontakt-
katalysatoren durchgefiihrt werden. Um die Dicke der Katalysatorschicht so
einzustellen, dass keine Transporthemmung auftritt, werden die PartikelgroBen der
hier untersuchten Vollkontakte in eine maximale Schichtdicke umgerechnet.
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Zur Bestimmung der Wz-Zahl wird bei Partikeln aus reiner Aktivkomponente mit
einer idealisierten Kugelgeometrie die charakteristische Lange 6 mit

d
o=—"+ 5.1-1
6

mit: d,  PartikelgroBe in m

berticksichtigt. Ein Vollkontakt mit einer Partikelgroe von 0,8 mm besitzt also eine
charakteristische Lange von 130 pum. Bei der Bestimmung der Wz-Zahl an
beschichteten Tridgern wird dagegen die Dicke der Katalysatorschicht direkt als
charakteristische Lidnge betrachtet. Die &dquivalente charakteristische Linge einer
Katalysatorschicht auf einem Trager wédre danach ebenfalls 130 pm. Anders
ausgedriickt, kann mit dem konventionellen Katalysator (9 m*g") eine Hemmung der
Reaktion durch inneren Stofftransport bis zu einer Schichtdicke von 130 pm
ausgeschlossen werden. Die kritischen charakteristischen Lédngen (Schichtdicken),
berechnet aus den PartikelgroBen der Vollkontakte sind in Tab. 5.1-1
zusammengefasst.

Tab. 5.1-1: Charakteristische Lingen, mit denen gerade eine Hemmung der Reaktion durch inneren

Stofftransport ausgeschlossen werden kann.. g¢=0,43 (siehe Anhang A.2.4)

Katalysator Charakteristische Lange 5 in um
Split 10_10 konv, <130
Split 42_10 konv (PC50) <40
Split 69_10 konv (PC100) <25
Split 90_10_55 FSP << 25

Fazit:

Generell konnte gezeigt werden, dass sowohl mit dem Katalysator aus V,0s/Ti10,-
Nanopartikeln als auch mit dem konventionellen Katalysator eine hohe Aktivitat
erzielt werden kann. Die Selektivitdten zu PSA der konventionellen Katalysatoren als
auch die des FSP-Katalysators liegen bei hohem Umsatz (X,.xyio®1) im &hnlichen
GroBenbereich. Bei gleicher Katalysatormenge und Selektivitit zu PSA ist mit einer
hoheren Aktivitit eine gesteigerte Raum-Zeit-Ausbeute zu erwarten. Gleichzeitig fiihrt
aber die hohe Aktivitit zu einer erhohten Warmeentwicklung im Bett.

Beim Einsatz eines Schalenkontaktes ist die Schichtdicke aus der entsprechenden
aktiven Komponente zu beriicksichtigen. Die Schicht sollte, je nach Aktivkomponente,
eine kritische Dicke nicht tiberschreiten.
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Wiinschenswert ist es also, einen hoch aktiven Katalysator in einer diinnen Schicht auf
einem Trager einzusetzen zu konnen. Mit Schwimmen als Katalysatortriger ist der
Einsatz einer solchen Katalysatorschicht denkbar. Die Schwammstruktur verbessert
den Wiarmetransport im Katalysatorbett (Kapitel 3) und erhoht die volumenspezifische
Oberfliche um den Faktor zwei gegeniiber technisch eingesetzten 6 mm
Kugelschiittungen.

Welcher der untersuchten Katalysatoren fiir die Beladung von Schwimmen geeignet
ist, zeigt Tab. 5.1-2.

Tab. 5.1-2: Gegeniiberstellung der untersuchten Vollkontakte und Bewertung der damit

durchfiihrbaren Beschichtung von Trdgern.

Konventioneller Katalysator aus der
Katalysator Flammenspruhpyrolyse
Selektivitat zu PSA + +
Aktivitat + +
Beschichtbarkeit - +
Reproduzierbarkeit der . +
Beschichtung

Mit einem konventionellen Katalysator ist eine gleichmédfige Beschichtung, ohne
beispielsweise die Fenster und Zellen zu verschlieen, nur durch ein aufwéndiges
Verfahren denkbar, in dem in zwei Stufen zuerst das TiO, und dann das V,0s
aufgebracht werden. Zudem haben unsere Untersuchungen gezeigt, dass die
Beschichtung mit einem konventionellen Katalysator von einer Vielzahl an
Parametern beeinflusst wird, was eine reproduzierbare Herstellung der
Katalysatorschicht erschwert.

Der FSP-Katalysator kann dagegen in einem Schritt reproduzierbar direkt oder iiber
das so genannte Tauchbeschichtungsverfahren auf den Schwimmen abgeschieden
werden. Dieser Katalysator wird daher ausschlieBlich fiir weitere Untersuchungen als
Aktivkomponente auf Trigerstrukturen verwendet. Inwieweit hierzu Schwimme als
Katalysatortrager geeignet sind, wird im Folgenden néher untersucht.
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5.2 Voruntersuchungen an katalysatorbeschichteten
Schwammen

In Kapitel 2.1 wurden Anwendungen von keramischen Schwdmmen als
Katalysatortrdger oder auch als Filter vorgestellt. Aus der Literatur sind derzeit keine
Untersuchungen zum Einsatz von Schwédmmen in der partiellen Oxidation von o-Xylol
zu Phthalsdureanhydrid (PSA) bekannt. In Kapitel 3 konnte anhand einer Simulation
gezeigt werden, dass Schwamme als Katalysatortrdger in einer solchen Reaktion
durchaus zu einer Leistungssteigerung des Reaktors beitragen konnen.

Die Messungen der partiellen Oxidation von o-Xylol sollen ebenfalls Aufschluss
dariiber geben, ob der Einsatz von Schwammen als Katalysatortriger gegeniiber der
Anwendung konventioneller Schalenkontakte von Vorteil ist. Dazu ist ein Vergleich
von Messergebnissen mit solchen Katalysatoren nétig. Allerdings muss tiiberpriift
werden, inwieweit die Schwidmme, hinsichtlich des Materials, der fluiddynamischen
Eigenschaften und der ppi-Zahl, einen Einfluss auf die Reaktion haben und dadurch
die katalytischen Ergebnisse verfdlschen konnten. Deshalb werden im Folgenden
derartige Einfliisse vorab untersucht. Im Vorgriff auf spiter diskutierte Ergebnisse
(Kapitel 5.3) werden Katalysatoren benutzt, die durch direkte Beschichtung des
Schwammes durch Flammensprithpyrolyse und durch das so genannte
Tauchbeschichtungsverfahren hergestellt wurden.

Die in den Versuchen gewihlten Reaktionsbedingungen sind im Anhang in Tabelle
A.3-1 zusammengefasst.

5.2.1 Stromungseinflusse

In Kapitel 2.1.4 wurde gezeigt, dass iiber die Strémung in Schwiammen bisher wenig
bekannt ist. Zudem sind die vereinzelten Abschitzungen zum Einfluss von
Stromungsbedingungen auf den duBeren Stofftransport oder auf das Stromungsprofil
(Pfropfenstromung ohne axiale Dispersion) nur bedingt giiltig, da in der vorhandenen
Laboranlage bei niedrigen Werten der Reynoldszahl und Pecletzahl gemessen wurde
(Anhang Gl. A.2-4in A.2.1) [37, 40].

Theoretische Abschidtzungen zeigen (Anhang Tab. A.2-4 (9)), dass kein Einfluss des
duBleren Stoffiibergangs bei dem sehr aktiven FSP-Katalysator auf Schwdmmen
vorliegt. Dies musste experimentell bestétigt werden.

Dazu wurden 20 ppi Mullit-Schwiamme direkt durch Flammenspriihpyrolyse (S M
20ppi H 53 10 55 FSP 123) beschichtet. Die Bettlinge bei diesem Versuch betrug
insgesamt 10 cm. Durch eine stufenweise Verldngerung des Katalysatorbettes wurden
gleiche Umsatzbereiche durch eine hohere Anstromgeschwindigkeit realisiert.
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Anstromgeschwindigkeit bei 80 % Umsatz:
@® 1. Schwamm ] 1.+2.Schwamm  /\ 1.+ 2.+ 3. Schwamm
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Abb. 5.2-1: Einfluss der Anstromgeschwindigkeit auf Umsatz und Selektivitiit
(S M 20ppi H53 10 55 FSP 123). A: Umsatz iiber Verweilzeit, B: Selektivitit zu PSA iiber Umsatz

Die gesamte Versuchsreihe gestaltete sich folgendermalien:
1. Versuch: Der erste Schwamm wurde im Reaktor platziert und bei Umsétzen
zwischen 20 und 99 % gemessen (Bettlinge 5 cm).
2. Versuch: Das Katalysatorbett mit dem ersten Schwamm, wurde durch das
Einsetzen eines zweiten Schwammes auf insgesamt 7,5 cm verlangert.
3. Versuch: Mit dem dritten Schwammstiick zusdtzlich zu dem ersten und zweiten
Schwamm wurde die Gesamtlange der Schwammpackung auf 10 cm erhoht.
Abb. 5.2-1 zeigt die Messergebnisse der experimentellen Untersuchung. In Abb. 5.2-1
A ist der Umsatz iiber der modifizierten Verweilzeit dargestellt. Wiirde der &ufllere
Stofftransport die Reaktion beeinflussen, miisste, bei gleicher modifizierter
Verweilzeit der Umsatz, mit geringerer Anstromgeschwindigkeit abnehmen. Trotz
Mengenzunahme der Aktivkomponente (1. Schwamm =» 1. +2. +3. Schwamm) und
folglich hoherer Anstromgeschwindigkeit ist fiir alle drei Versuche der Umsatzverlauf
gleich. Eine Hemmung der chemischen Reaktion durch dufleren Stoffiibergang
zwischen der Oberfliche der Schwidmme und dem umgebenden Fluid ist bei
Stromungsgeschwindigkeiten tiber 2 cm's™ auszuschliefen.
Die Selektivitit zu PSA (Abb. 5.2-1 B) ist ebenfalls unter den hier durchgefiihrten
Reaktionsbedingungen von der Stromungsgeschwindigkeit unabhédngig, d.h. kein
Schritt im Reaktionsnetz wird beeinflusst.
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Eine weitere Frage war, ob das Verhalten des Reaktors mit der Modellvorstellung der
Pfropfenstromung beschrieben werden kann. Dazu wurde der Hohlraum im
Katalysatorschwamm mit feinen Inertpartikeln (SiC, d=0,2mm) gefiillt. Auf diese
Weise wird die Hydrodynamik von den SiC-Partikeln dominiert.

In einem Katalysatorbett aus SiC-Partikeln wird abhédngig vom eingestellten
Volumenstrom eine Bodensteinzahl zwischen 100 (120 mLy/min) und 430 (600
mLy/min) erreicht (Anhang Tab. A.2-1). Es kann also von einem idealen
Stromungsrohr ausgegangen werden, indem nahezu keine radialen Konzentrations-
und Temperaturgradienten auftreten und die axiale Dispersion von Warme und Stoff
vernachléssigbar ist [50]. Zusétzlich wird die Annahme einer Pfropfenstromung durch
das Mears-Kriterium bestétigt (Anhang A.2.2).

Die Untersuchung eines tauchbeschichteten 20 ppi Schwamms (S M 20ppi 53 10 55
FSP dip), mit und ohne SiC-Partikeln ist in Abb. 5.2-2 dargestellt.
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Abb. 5.2-2: Einfluss des Auffiillens der Schwammhohlrdume mit SiC-Partikeln..
(S M 20ppi 53 10 55 FSP dip) A: Umsatz iiber Verweilzeit, B: Selektivitit zu PSA tiber Umsatz

Mit SiC-Partikeln in den Schwammhohlriumen nimmt der Umsatz bei gleicher
Verweilzeit etwas ab. Vor allem bei hohen Verweilzeiten ist der Unterschied zwischen
dem gefiillten und nicht gefiillten Schwamm groB3er. Die Selektivititen zu PSA der
beiden Messungen (Abb. 5.2-2 B) unterscheiden sich dagegen nur um ungefdhr 3
Prozentpunkte bei Umsédtzen unterhalb 70%. Mogliche Ursachen des voneinander
abweichenden reaktionstechnischen Verhaltens konnten sein:
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e Wirmeverteilung im Katalysatorbett und die daran gekoppelte Katalysator-
temperatur
e Stromungseinfliisse.

Allgemein gilt fiir eine Schiittung aus katalytischen Partikeln, dass der
Stoffiibergangskoeffizient bei gleicher Sherwood-Zahl mit fallendem Partikeldurch-
messer zunimmt (Gleichung 2.1-4 in Kapitel 2.1.3). Auch die Autoren von [25] haben
experimentell anhand der CO-Oxidation nachgewiesen, dass der Stoffiibergang bei
Kugeln mit fallendem Partikeldurchmesser steigt.

Wirmeverteilung im Katalysatorbett

In Analogie zur Stoffiibertragung nimmt die Wairmeiibertragung zwischen der
Partikeloberfliche und dem Fluid mit kleineren Partikeldurchmessern zu (Gleichung
5.2-1) [50].

SC 1/3
Sh = Nu(ﬁj 5.2-1
mit Sh  Sherwood-Zahl (Kapitel 2.1)
Nu  Nusselt Zahl Nu= ovdy /A  mit:
o Wirmeiibergangskoeffizient in Wm™K
d, Partikeldurchmesser in m
A effektive Warmeleitung in Wm™ K™
Sc Schmidt-Zahl Sc=v/D;,
\% kinematische Viskositit in m*s™
D;, bindrer Diffusionskoeffizient in m*s™
Pr Prandtl-Zahl Pr=v/k
K Temperaturleitfihigkeit in m*s™

Die Wiarmeabfuhr von der Katalysatoroberfliche zum umgebenden Fluid wird zudem
durch die mikroskopische Riickvermischung in den kleinen Zwickelvolumina
zwischen den SiC-Partikeln und der Schwammoberfldche verbessert.

Die gute Warmeverteilung im SiC gefiillten Schwammbett, 14sst sich anhand von
Temperaturmessungen bestitigen. In Abb. 5.2-3 ist die durch die Reaktion entstehende
Temperaturerh6hung am Anfang (T2) sowie am Ende (T3) des Katalysatorbettes {iber
der modifizierten Verweilzeit dargestellt. Die iiber den kompletten Verweilzeitbereich
konstanten Temperaturen am Anfang und am Ende des Katalysatorbettes, lassen auf
eine gleichméfBige Warmeverteilung schlieen. Anders verhilt es sich fiir den nicht
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gefiillten Schwamm. Hier wird am Ende des Schwammes (T3) eine deutliche
Temperaturerhohung in Abhingigkeit der Verweilzeit gemessen.

[ ] T2: Anfang des Katalysatorbettes
/\ T3: Ende des Katalysatorbettes

10
Q
o 8 A A
c
2 A
o 61
<
.
o
S 4
=)
©
j .
2 o
€
)
[t
0 ‘ ‘

0 0,005 0,01 0,015
Tmod / gkat*SIcm3

Abb. 5.2-3: Temperaturerhéhung am Anfang und am Ende des Katalysatorbettes durch die Reaktion
(S M 20ppi 53_10 55 FSP dip), 1 Schwammhohlriiume aufgefiillt mit SiC, [ Schwammhohlriume
nicht aufgefiillt.

Die Umsetzungsgeschwindigkeit von 0-Xylol nimmt bei gleicher Eduktkonzentration
mit steigender Temperatur nach dem Ansatz von Arrhenius zu. FEine bessere
Wiérmeabfuhr hat aufgrund einer geringeren Temperatur der Katalysatoroberflache
eine geringere Umsetzungsgeschwindigkeit von o0-Xylol zur Folge. Demzufolge wird
bei dem mit SiC gefiillten Schwamm ein geringerer Umsatz bei gleicher Verweilzeit
erzielt (Abb. 5.2-2 A). Dieser Effekt kommt hauptsédchlich bei hohen Verweilzeiten
und folglich langsamen Stromungsgeschwindigkeiten zum tragen.

Stromungseinfliisse:

Eine Limitierung der Reaktion durch &uBleren Stofftransport konnte bereits oben
ausgeschlossen werden. Es ist anzunehmen, dass der Stofflibergang von der
katalytischen Schwammoberfliche zum umgebenden Fluid durch die SiC-Partikel
verbessert wird. Durch die kleinen Zwickelvolumina zwischen den Partikeln und der
Schwammoberfldache liegen eine bessere mikroskopische Riickvermischung und eine
hohere lokale Gasgeschwindigkeit vor.

Ob in einem nicht gefiillten Schwamm Pfropfenstromung vorliegt, wurde bisher noch
nicht untersucht. Wie bereits oben diskutiert, kann in dem gefiillten Schwamm von
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einer Pfropfenstromung ausgegangen werden. Da die Abweichungen zwischen den
Messungen in Abb. 5.2-2 B eher gering sind und die groflere Diskrepanz in Abb. 5.2-2
A auf die bessere Temperaturverteilung im SiC gefiillten Schwamm zuriickzufiihren
ist, kann eine nahezu vollstindige Pfropfenstromung in den 20 ppi Schwidmmen
angenommen werden.

5.2.2 Einfluss der Schwammstruktur

Ein gidngiges Mal} zur Beschreibung der Schwammstruktur ist die ppi-Zahl (pores per
inch). Je groBer die ppi-Zahl ist, desto feinporiger ist der Schwamm. Der Druckverlust
nimmt mit steigender ppi-Zahl zu, und der &duBere Stoffiibergang bzw. die
Sherwoodzahl wird tendenziell kleiner [25].

Inwieweit die ppi-Zahl den Stofftransport und die Stromung beeinflusst, so dass eine
Abhingigkeit des reaktionskinetischen Verhaltens von der ppi-Zahl entsteht, sollen die
folgenden Untersuchungen zeigen.
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Abb. 5.2-4: FEinfluss der ppi-Zahl. (S M H 90 10 55 FSP)
A: Umsatz iiber Verweilzeit, B: Selektivitit zu PSA tiber Umsatz

Die Ergebnisse zeigen, dass weder Umsatz noch Selektivititsverlauf von der ppi-Zahl
abhéngt.

Dass bei der vorliegenden Arbeit keine Abhdngigkeit von der ppi-Zahl gefunden
wurde, kann moglicherweise auf die eingestellten Reaktionsbedingungen
zuriickgefithrt werden. Die niedrigen Stromungsgeschwindigkeiten (2-8 cm's™)
beschrianken das Stromungsverhalten wahrscheinlich eher auf einen laminaren Bereich
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(Kapitel 2.1.4). Zudem wire aufgrund unterschiedlicher Warmeleitfahigkeiten der
Schwiamme ein Einfluss der ppi-Zahl auf den Umsatz zu erwarten gewesen. In diesem
Versuchsaufbau allerdings wurden die Schwdmme mit einem Glasfaserband
umwickelt um sie passgenau in den Reaktor einzusetzen. Dadurch wird der
Wirmeiibergang aus dem Inneren des Bettes zur Reaktorwand von diesem
Glasfaserband limitiert. Eine bessere Warmeabfuhr aufgrund einer héheren ppi-Zahl
kommt nicht zum tragen.

Obwohl der Druckverlust [18] tiber ein 5 cm langer 20ppi Schwamm
(Leerrohrgeschwindigkeit 8 cm's™) um den Faktor 5 geringer ist (0,03 mbar) als iiber
einen 45 ppi Schwamm (0,19 mbar), hat er keinen Einfluss auf die reaktionstechnische
Messung.

5.2.3 Bypasseffekt

Der Bypasseffekt bei keramischen Schwimmen wurde anhand eines 20 ppi und eines
45 ppi Schwamms untersucht. Die Schwamme wurden jeweils ohne Glasfaserband in
den Reaktor eingesetzt. Dadurch entsteht ein Randspalt von ca. 0,75 mm Breite.
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Abb. 5.2-5: Untersuchung des Bypassverhaltens in einer Packung aus einem 20 ppi Schwamm.
(S M 20ppi 53 10 55 FSP dip) A: Umsatz iiber Verweilzeit, B: Selektivitit zu PSA tiber Umsatz

Die Ergebnisse sind in Abb. 5.2-5 und Abb. 5.2-7 wiedergegeben.

Der geringere Umsatz bei den Schwdmmen mit Randspalt (Abb. 5.2-5 A) ist zum
einen durch eine Bypassstromung und zum anderen durch eine tiefere Temperatur im
Katalysatorbett zu erklaren.



5.2 Voruntersuchungen an katalysatorbeschichteten Schwimmen 89

[ ] T2: Anfang des Katalysatorbettes
/\ T3: Ende des Katalysatorbettes
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Abb. 5.2-6: Temperaturen im Katalysatorbett eines 20 ppi Schwammes (S_M 20ppi 53 10 55 FSP
dip), Wmit Randspalt, [flohne Randspalt

Wie Abb. 5.2-6 zeigt, sind bei den Messungen mit Randspalt die gemessenen
Reaktorinnentemperaturen an den Messstellen eins bis drei tatsdchlich um ca. 1-2 °C
tiefer. Aufgrund des Aufbaus des Katalysatorbettes, dient hier die Messstelle T4 als
Referenz. Bei beiden Versuchen befindet sich diese Messstelle T4 im SiC-Bett,
auBlerhalb des Schwamms (Kapitel 4.2, Abb. 4.2-2). Die Temperatur T4 ist bei beiden
untersuchten Anordnungen nahezu identisch.

Durch den Randspalt stromt ein Teil des Gasstroms am Katalysator vorbei, nimmt
dadurch nicht an der Reaktion teil und wird nicht durch die Exothermie der Reaktion
erwarmt. Stattdessen wirkt sich der Bypassstrom wie ein Kiihlstrom an der
Reaktorinnenwand aus.

Wie im Kapitel 5.3.2 gezeigt werden wird ist die Selektivitit zu PSA (Abb. 5.2-5 B)
bei der verwendeten Aktivkomponente unabhingig von der Temperatur im
Reaktorinneren. Daher ist die Diskrepanz im Selektivititsverhalten zwischen den
Schwammbetten mit und ohne Randspalt, auf den Bypassstrom zuriickzufiihren. Bei
einem 20 ppi Schwamm ist theoretisch kein ausgepriagter Bypasseffekt zu erwarten, da
der mittlere Zellendurchmesser im Schwamm um den Faktor 1,6 groBer ist als der
Randspalt. Dennoch bietet der Randspalt einen freien Kanal fiir eine weitgehend
ungehinderte Stromung.

Ein deutlicher Einfluss des Randspaltes, zeigt sich in Abb. 5.2-7 A/B bei Messungen
eines 45 ppi Mullit -Schwammes, der direkt mit FSP beschichtet wurde. Mit hoherer
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ppi-Zahl steigt aufgrund der feinporigeren Struktur der Druckverlust [25] etwas an.
Dariiber hinaus 1ist der Zelldurchmesser um den Faktor 1,2 kleiner als die
Abmessungen des Randspaltes.
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Abb. 5.2-7: Untersuchung des Bypassverhaltens in einer Packung aus einem 45 ppi Schwamm.
(S M 45ppi H90 10 55 FSP) A: Umsatz iiber Verweilzeit, B: Selektivitit zu PSA iiber Umsatz

In Abb. 5.2-7 A zeigt sich nahezu die gleiche Verschiebung des Umsatzes, wie sie
bereits von den Autoren in [120, 121, 122] fiir einen Bypasseffekt vorgestellt wurde.
Bei niedrigen Verweilzeiten sind die Umsitze bei beiden Messungen nahezu identisch.
Bei hoheren Verweilzeiten weichen die Umsétze deutlich voneinander ab. Umsitze
tiber 91 % konnten bei der Messung mit Randspalt nicht erzielt werden. Die
Selektivitidten zu PSA (Abb. 5.2-7 B) und die zu den Nebenprodukten (Anhang Abb.
A.3-3) zeigen eine deutliche Abhdngigkeit vom Randspalt. Bei Umsitzen kleiner als
80 % ist bei jeweils gleichem Umsatz, die Selektivitit zu PSA in einem 45 ppi
Schwamm mit Randspalt deutlich hoher, als in einem Schwamm ohne Randspalt. Die
Selektivititen der Nebenprodukte TA und PA sind dagegen deutlich geringer. Bei
hoheren Umsétzen liegen in beiden Féllen nahezu die gleichen Selektivitédten vor.

Der Anteil der Stromung durch den Randspalt (Bypassstromung) ist messtechnisch
nicht quantifizierbar und ldsst sich allenfalls modellhaft beschreiben.

Eine schematische Darstellung in Abb. 5.2-8 erldutert die vereinfachte Bilanzierung
eines Systems mit Bypass. Der Bypassstrom der intern am Schwamm vorbeistromt,
kann wie ein externer Volumenstrom beschrieben werden, der das Katalysatorbett
ohne Stoffaustausch mit dem Hauptstrom umgeht.
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Abb. 5.2-8: Darstellung der Bilanzierung des Reaktors im Falle einer Bypassstromung

Der Gasstrom, der durch den Katalysator stromt, ist um den Anteil x der
Bypassstromung erniedrigt. Daraus lisst sich folgern, dass die tatsdchliche Verweilzeit
im Katalysator hoher ist, als die fliir das Gesamtsystem angenommene. Die im
Katalysatorbett vorliegende Verweilzeit ldsst sich durch folgende Gleichung 5.2-2

beschreiben.
Tmud = & 52'2
Vil-x)

Mit dem prozentualen Bypassanteil x an der Gesamtstromung und Gleichung 4.3-3
(Kapitel 4.2), ist der Reaktorumsatz folgendermallen definiert:

_ No—Xylol,0 — No-Xylol

XReaktor - . 52'3
n(),o—Xylol,()'(] - X)

Im niedrigen Umsatzbereich kann ein linearer Zusammenhang zwischen dem Umsatz
und der modifizierten Verweilzeit anhand Abb. 5.2-5 A und Abb. 5.2-7 A abgeschitzt
werden. In dieser rein mathematischen Betrachtung entfillt dann die Abhéngigkeit
vom Bypass. Folglich fallen trotz Bypassstromung die Messpunkte mit und ohne
Randspalt im tiefen Umsatzbereich zusammen. Erst im hoheren Umsatzbereich, wenn
kein linearer Zusammenhang mehr angenommen werden kann, wird der Einfluss des
Bypass auf den Umsatzverlauf deutlich.

Die Selektivititen zu PSA (Abb. 5.2-5 B und Abb. 5.2-7 B) sind jeweils auf den
Systemumsatz bezogen. Beim Schwamm mit Randspalt entspricht der Systemumsatz
aufgrund der Bypassstromung nicht dem Reaktorumsatz. Der Umsatz im
Katalysatorbett (Reaktorumsatz) ist hoher. Daher ist aufgrund des Bezugs der
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Selektivitdt auf den Systemumsatz diese im Diagramm (Abb. 5.2-5 B und Abb. 5.2-7
B) nach links verschoben. Die Differenz zwischen dem Systemumsatz und dem
Reaktorumsatz, die sich als Verschiebung entlang der Absizze widerspiegelt, hingt
vom Anteil der Bypassstromung an der Gesamtstromung ab. Die Selektivititen an
einem 45 ppi Schwamm (Abb. 5.2-7 B) sind deutlicher zu niedrigeren Umsétzen hin
verschoben, als an einem 20 ppi Schwamm (Abb. 5.2-5 B). Der Anteil der
Gesamtstromung, der als Bypass am Katalysatorbett vorbeistromt, ist aufgrund des
Verhiltnisses der Abmessungen von Randspalt und Porendurchmesser in 45 ppi
Schwammbett grofler und der Bypasseffekt ist deutlicher festzustellen. Mit hoherer
ppi-Zahl steigen somit auch die Anforderungen an eine moglichst prazise Einpassung
der Struktur in das Reaktorrohr.

5.2.4 Einfluss des Materials

Im Rahmen dieser Arbeit wurden Mullit-(S M 20 ppit H 90 10 55 FSP) und
Aluminiumoxid-Schwamme (S A 20 ppi H90 10 55 FSP) untersucht.

Der Vergleich der beiden verschiedenen Trigermaterialien, mit jeweils gleicher
Aktivkomponente, ist in Abb. 5.2-9 dargestellt.
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Abb. 5.2-9: Einfluss des Trigermaterials auf die katalytischen Eigenschaften.
(S M20ppi H90 10 55 FSP, S A 20 ppi H90 10 55 FSP)
A: Umsatz iiber Verweilzeit, B: Selektivitit zu PSA tiber Umsatz

Ein Einfluss des Trigermaterials ist weder beim Umsatz (Abb. 5.2-9 A) noch bei der
Selektivitit zu PSA (Abb. 5.2-9 B) an direkt beschichtete Schwamme feststellbar.
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Abgesehen von katalytischen Wechselwirkungen der Aktivkomponente mit der
Oberfliche des Trigers wire ein Einfluss der Wairmeleitfahigkeit des Materials
(Mullit: 2-15 Wm™ K, ALO5: 16-28 Wm™"K™") zu erwarten gewesen. Allerdings sind
die exakten Werte fiir die Wéarmeleitfahigkeit der Schwamme nicht bekannt, da
Steghohlraume und Fremdphasen in der keramischen Matrix die Warmeleitfahigkeit
der reinen Materialien beeinflussen. Zusitzlich sind die Schwammstrukturen zur
Einpassung in den Reaktor mit Glasfaserband umwickelt. Das Glasfaserband besitzt
eine Wiarmeleitfahigkeit, die nochmals bis um den Faktor 20 niedriger sein kann als
die von Mullit. Daher limitiert das Glasfaserband den Wéarmeaustausch zwischen
Schwamm und Reaktorwand und die moglicherweise besseren Warmeleitfahigkeiten
des Materials werden nicht erfasst.

Fazit:

In diesem Teil der Arbeit wurde zunédchst untersucht, inwieweit die Schwiamme die
katalytischen Ergebnisse beeinflussen konnten.

Im Rahmen des versuchstechnisch vorgegebenen Parameterfeldes konnte weder ein
Einfluss der Stromungsgeschwindigkeit, noch der ppi-Zahl und des Trigermaterials
auf Selektivitdt und Umsatz festgestellt werden. Allerdings konnen Bypasseffekte, vor
allem bei einem 45 ppi Schwamm, eine Rolle spielen. Es ist also wichtig, dass
Schwiamme, insbesondere feinporige, exakt in das Reaktorrohr eingesetzt werden.

Da hier die katalytischen Ergebnisse unabhédngig von ppi-Zahl, Trigermaterial und
Stromungsgeschwindigkeit sind, wird im folgenden Teil der Arbeit der FSP-
Katalysator iiber unterschiedliche Verfahren auf Schwamme aufgebracht und dabei
ndher untersucht.
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5.3 Untersuchung des FSP-Katalysators getragert auf
Schwammen

Zur Untersuchung des Katalysators, wurde dieser direkt durch Flammenspriihpyrolyse
(FSP) (Kapitel 4.1.3) oder durch das Tauchbeschichtungsverfahren (Kapitel 4.1.2) auf
20 pp1 Mullit-Schwamme aufgebracht. Die Katalysatoren werden unter den in Tabelle
A.3-1 (Anhang) gewihlten Reaktionsbedingungen miteinander verglichen.

5.3.1 Vergleich von unterschiedlich beschichteten Schwammen

Der Einfluss der Beschichtungsmethode auf das katalytische Verhalten wurde mit 20
ppi1 Mullit-Schwidmmen untersucht.

Eigenschaften der Katalysatorschichten

Die Eigenschaften der Katalysatorschichten wurden mittels Rasterelektronen-
mikroskopie und Stickstoff-Adsorptionsmethode ermittelt. Uber die Rasterelektronen-
mikroskopie war ein Riickschluss auf die Schichtdicke moglich. Die Stickstoff-

Adsorptionsmethode lieferte die Porendurchmesserverteilung in der Schicht.

Abb. 5.3-1 zeigt, dass die Schicht, die direkt durch Flammenspriithpyrolyse gebildet
wurde, sehr poros ist.

Durch eine Schiittung aus V,0s/TiO,-Nanopartikel, deren Gewicht bekannt war,
konnte eine Porositdt von 90 % bestimmt werden. In der Literatur [77] wurden auf
glatten Oberflichen bei einer vergleichbaren Schicht aus Pt/SnO,-Partikeln,
Porosititen von 98 % gefunden.

Die Porendurchmesserverteilung in Abb. 5.3-2 zeigt, dass in einer Schicht aus FSP-
Partikeln (FSP-Schicht) die meisten Poren Gréenordnungen zwischen 40 und 60 nm
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aufweisen. Da sich die Partikel an bevorzugten Stellen abscheiden, variiert die
Schichtdicke auf den Stegen zwischen 5 und 60 um (Anhang A.3.5, Abb. A.3-8).
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Abb. 5.3-2: Porendurchmesserverteilungen der Katalysatorschichten hergestellt direkt durch

Flammenspriihpyrolyse (FSP-Schicht) und indirekt durch Tauchbeschichtung (TI-Schicht), bestimmt
durch Stickstoffadsorption.

Abb. 5.3-3: Rasterelektronenmikroskopie der Schicht, hergestellt durch Tauchbeschichtung
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Wie Abb. 5.3-3 zeigt, zeichnet sich die Schicht, die durch Tauchbeschichtung
hergestellt wurde (TI-Schicht), dadurch aus, dass Fehlstellen in der Keramik, wie
beispielsweise Poren, zum Teil mit Partikeln gefiillt werden. Auflerdem kann es zu
Trocknungsrissen in der Schicht kommen. Die Schicht weist eine gleichméBige Dicke
von ungefdhr 2 um auf.

Die Porositit der Schicht wurde mit Hilfe der Quecksilberporosimetrie bestimmt und
betrdgt 29 %. Anhand der Porendurchmesserverteilung in Abb. 5.3-2 wird deutlich,
dass die Porendurchmesser der TI-Schicht in der GroBenordung von 10 bis 20 nm
liegen und somit kleiner sind als die Poren der FSP-Schicht. Aufgrund der kleineren
Poren und viel geringeren Porositdt der TI-Schicht im Vergleich zur FSP-Schicht, ist
bei der Tauchbeschichtung eine homogene Verteilung der Partikel auf der Oberflache
entscheidend. Eine Ansammlung von Aktivkomponente an bestimmten Stellen, hétte
unterschiedliche Schichtdicken zur Folge. Schwankungen in der Schichtdicke konnten
wiederum das katalytische Verhalten beeinflussen (siehe Kapitel 5.1.2).

Durch Untersuchungen mit Hilfe der Ramanspektroskopie konnte gezeigt werden, dass
die FSP-Partikel auch durch Suspendierung nicht in ihren Eigenschaften wie
beispielsweise der Vanadiumdispersion auf der Titandioxidoberfliche, verdndert
werden.

Katalytische Untersuchungen

Ein Einfluss der Beschichtungsmethode auf Umsatz und Selektivitdt, wurde anhand
der in Abb. 5.3-4 A/B dargestellten Messungen untersucht.

Weder im Umsatzverlauf (Abb. 5.3-4 A) noch in der Selektivitidt zu PSA (Abb. 5.3-4
B) ist ein Einfluss der Beschichtungsmethode auf die katalytischen Ergebnisse bei den
hier vorliegenden Beladungen an Aktivkomponente feststellbar.
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A Tauchbeschichtung B direkt beschichtet durch FSP
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Abb. 5.3-4: Untersuchung von Schwimmen, beschichtet direkt durch Flammenspriihpyrolyse (S M
20ppi H 53 10 55 FSP) und indirekt durch Tauchbeschichtung (S M 20ppi 53 10 55 FSP dip).
A: Umsatz iiber Verweilzeit, B: Selektivitdit zu PSA iiber Umsatz

Einfluss der Schichtdicke

Um den Finfluss der Schichtdicke bei der jeweiligen Beschichtungsmethode
herauszuarbeiten, wurde die Beladung an Aktivkomponente auf dem Schwamm
jeweils verdoppelt. Die berechneten Schichtdicken und Beladungen sind in Tab. 5.3-1
zusammengefasst. Zur Bestimmung der Schichtdicke wurde die volumenspezifische
Oberflache des 20 ppi Mullit Schwammes mit Gleichung 2.1-2 (Kapitel 2.1) und den
Werten aus Tabelle A.1-2 (Anhang) berechnet.

Bei der Abschdtzung der Schichtdicke wurde eine gleichmiBige Beladung der
Oberfliche angenommen. Wie bereits erwdhnt, weisen die direkt beschichteten
Schwimme keine gleichméfige Verteilung der Partikel auf der Oberfliche auf. Die
Schichtdicke ist daher ein gemittelter Wert.

Bei nahezu gleicher Beladung der Schwamme mit Aktivkomponente ist aufgrund der
stark voneinander abweichenden Porosititen die abgeschdtzte FSP-Schicht neun Mal
ausgedehnter als die TI-Schicht. Die Einfliisse von Schichtdicke und Schichtdichte
wurden in katalytischen Messungen untersucht. Die Ergebnisse sind in Abb. 5.3-5
dargestellt.
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Tab. 5.3-1: Bestimmung der Schichtdicke und Beladung

Dichte

. Beschichtungs der ’Porositit Beladung Schichtdicke
Bezeichnung

-art Schicht in % kgak' M Reak. in pm
kg.m-3
S_M 20ppi H 53 10 55 Direkt durch
272 90 2,56 6,7
FSP FSP
S_M 20ppi H 53 10 55 Direkt durch
272 90 6,00 15,6
FSP 1 FSP
S_M 20ppi 53_10_55 Tauchbe-
_ 2520 29 5,95 1,7
FSP dip schichtung (TI)
S_M 20ppi 53_10_55 Tauchbe-
_ 2520 29 10,48 29
FSP dip 1 schichtung (TI)

1.2 Schicht direkt aus FSP; charakterisiert iiber Wéagung der Partikelschiittung mit einem bestimmten Volumen

TI- Schicht iiber Quecksilberporosimetrie charakterisiert

Aus Abb. 5.3-5 A wird deutlich, dass der Umsatz bei einem tauchbeschichteten
Schwamm von der hier untersuchten Schichtdicke unabhéngig ist. Der im Anhang
A.2.4 abgeschitzte Porennutzungsgrad m betrdgt fiir beide hier verwendete
Katalysatoren 99 % und liegt damit deutlich iiber dem kritischen Wert, der eine
Hemmung der Reaktion durch inneren Stofftransports beschreibt.

In Abb. 5.3-5 B zeigt sich allerdings ein deutlicher Einfluss der Schichtdicke auf die
Selektivitit zu PSA. Mit einer dickeren Schicht werden bis 60 % Umsatz hohere
Selektivititen zu PSA gemessen. Ab 80 % Umsatz ist dagegen die Selektivitidt mit
einer diinneren Schicht hoher. Die Selektivititen zu den Nebenprodukten (Anhang
Abb. A.3-4) unterscheiden sich fiir verschiedene Schichtdicken hauptsédchlich in der
Selektivitdt zu PA und in der Selektivitit zu den Restprodukten (CO, CO,, MSA).
Somit kann eine Hemmung durch inneren Stofftransport nicht vollig ausgeschlossen
werden (Kapitel 5.1.2). Wegen der sehr geringen Porositit der TI- Schicht und der
darin enthaltenen kleinen Poren (10 bis 20 nm) ist die Kontrolle der Schichtdicke
entscheidend. Bereits Schichtdicken von grofler als 2,9 um haben eine Verdnderung
des Selektivititsverlaufs aufgrund interner Stofftransporteinfliisse zur Folge.
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Abb. 5.3-5: Einfluss der Schichtdicke auf Umsatz und Selektivitit bei direkt durch

Flammenspriihpyrolyse (S_ M 20ppi H 53 10 55 FSP /1) und durch Tauchbeschichtung (S M 20ppi
53 10 55 FSP dip /1) beladenen Schwdmmen.
A und C: Umsatz tiber Verweilzeit, B und D: Selektivitit zu PSA tiber Umsatz

Deutlich andere Ergebnisse zeigen die direkt durch FSP beschichteten Schwamme in
Abb. 5.3-5 C. Durch die Verdopplung der FSP —Schicht steigt der Umsatz bei gleicher
Verweilzeit stark an. Im mittleren Umsatzbereich fiihrt bereits eine minimale
Erhohung der Verweilzeit zu einem Anstieg des Umsatzes um cirka 10%. Der Grund
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fiir die sprunghafte Umsatzerh6hung liegt im Temperaturanstieg innerhalb der Schicht.
Eine Partikelschicht mit einer hohen Porositit weist eine schlechte Warmeleitfahigkeit
auf, wodurch der Abtransport der Reaktionswiarme gehemmt wird. Mit zunehmender
Schichtdicke wird dieser Effekt verstérkt.

Wegen der Messwerte in Abb. 5.3-6 wird vermutet, dass die Temperatur in der
Katalysatorschicht einerseits durch den schlechten Warmetransport und anderseits
durch die resultierende hohere Umsetzungsgeschwindigkeit von o-Xylol stark ansteigt.
Die Selektivitidt zu PSA (Abb. 5.3-5 D) gegen den Umsatz aufgetragen ist unabhingig
von den hier untersuchten Schichtdicken.

Beladung: 6 kg,,m= Beladung: 2,56 kg, m
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Abb. 5.3-6: Temperaturerhéhung am Anfang T2, in der Mitte T3 und am Ende T4 des
Katalysatorbettes durch die Reaktion

Schwamm: S M 20ppi H 53 10 55 FSP (Beladung von 6 kgxm™) platziert zwischen T2/T3
Schwamm: S M 20ppi H 53 10 55 FSP 1 (Beladung von 2,56 kgcm™) platziert zwischen T2/T3 und
13/T4

Fazit:

Die Beschichtung der Schwiamme mit den FSP-Nanopartikeln erfolgte in dieser Arbeit
sowohl direkt, oder aber iiber das Tauchverfahren. In diesem Kapitel wurden die
Eigenschaften der Katalysatorschichten aus beiden Verfahren miteinander verglichen.
Die Schichten unterscheiden sich im Wesentlichen in der Porositdt, den Porengréf3en
und der Verteilung der Partikel auf der Triageroberfldche.
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Des Weiteren konnte festgestellt werden, dass bei einer TI-Schicht, die dicker als 2,9
um ist, bereits Verdnderungen im Selektivititsverhalten aufgrund interner
Stofftransporteffekte auftreten. Bei der FSP-Schicht dagegen fiihrt eine dicke Schicht
zu einer Steigerung der Aktivitdt, da der schlechte Wérmetransport durch die
hochpordse Schicht eine hohere Katalysatortemperatur zur Folge hat.

Die katalytischen Eigenschaften der direkten und durch Tauchbeschichtung beladenen
Schwdamme unterscheiden sich nach Abb. 5.3-4 nicht, vorausgesetzt die
Grenzwertdicke von 2,9 um im Fall der TI-Schicht wird nicht {iberschritten.

Die direkte Beladung der Schwdmme mit FSP-Partikeln stellt ein
Beschichtungsverfahren dar, das mit wenig Aufwand in einem Schritt und
reproduzierbar, einen zur katalytischen Untersuchung fertigen Schalenkontakt liefert.
Aus diesem Grund wird im Folgenden der direkt auf Schwimme abgeschiedene
Katalysator genauer analysiert und hinsichtlich seines Verbesserungspotentials
untersucht.

5.3.2 Mit FSP direkt beschichtete Schwamme

Um das Katalysatorssystem genauer zu analysieren, wurden in der Laboranlage
Untersuchungen durchgefiihrt, bei denen Eduktkonzentration und Temperatur variiert
wurden. Zur Ermittlung des Verbesserungspotentials des Katalysatorsystems wurden
die Vanadiumgehalte, die Metallkonzentrationen der fliissigen Ausgangslosung und
die Einstellungen in der Flammensprithpyrolyseapparatur verdndert.
Als Referenz fiir alle Untersuchungen diente ein 20 ppi Mullit-Schwamm (¢=0,73), der
mit einer Aktivkomponente beschichtet wurde. Die Spezifikationen der
Aktivkomponente sind (Anhang Tab. A.3-5):

o 10 Gew. % V,0;5

e Gesamtmetallkonzentration in der fliissigen Ausgangslosung von 0,67 mol/L

e Verhiltnis von Ausgangslosung zu Dispersionsgas von 5 mL/min zu 5 mL/min

e BET-Oberfliche ist 90 m*g’

Die Reaktionsbedingungen fiir die experimentellen Untersuchungen sind in Tab. A.3-1
(Anhang) zusammengestellt.

Einfluss der Reaktionsbedingungen

Einfluss der Temperatur

Zur Untersuchung des Temperatureinflusses wurden Messungen in einem
Temperaturbereich von 365-380 °C durchgefiihrt. Die Ergebnisse sind in Abb. 5.3-7
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dargestellt. Die Messpunkte sind lediglich mit Trendlinien zur besseren
Vergleichbarkeit dargestellt. Den Trendlinien liegt kein kinetisches Modell zu Grunde.
Die angegebenen Temperaturen entsprechen den  konstant  geregelten
Wandtemperaturen.

Die Selektivitit zu PSA (Abb. 5.3-7 B) und auch die zu den Nebenprodukten als
Funktion des Umsatzes sind im betrachteten Intervall unabhédngig von der Temperatur.
Der Umsatz iiber der Verweilzeit dndert sich erheblich mit steigender Temperatur. Bei
einer Erhohung der Wandtemperatur um 5°C findet im mittleren Umsatzbereich
nahezu eine Verdopplung des Umsatzes bei gleicher Verweilzeit statt.
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Abb. 5.3-7: Einfluss der Temperatur auf Umsatz und Selektivitdit.
(S M20ppi H90 10 55 FSP 1)
A: Umsatz iiber Verweilzeit, B: Selektivitdit zu PSA iiber Umsatz

Die Aktivierungsenergie kann durch die Auftragung der Geschwindigkeitskonstanten
iiber dem reziproken Produkt aus Reaktorinnentemperatur und Gaskonstante (Abb.
5.3-8) ermittelt werden. Die Geschwindigkeitskonstante k wird dazu mit der Annahme
einer Reaktion 1. Ordnung in o-Xylol, iiber die Auftragung von In(1/(1-X) tiber der
modifizierten Verweilzeit, abgeschitzt (Umsatz (X) < 60%). Diese Abschdtzung kann
durchgefiihrt werden, da nach GIl. 3.1-29 der a-Wert in Abhingigkeit vom Umsatz
Werte von 0,80 bis 0,99 fiir die in der Simulation verwendete Kinetik annimmt. Der
hier abgeschitzte k-Wert beschreibt die Summe der Geschwindigkeitskonstanten fiir
die Reaktionen aus o-Xylol. Nach Kapitel 2.2.2 reagiert o-Xylol iiber verschiedene
Wege ab.
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Aus Abb. 5.3-8 kann direkt eine Aktivierungsenergie von 167 kJ/mol abgelesen
werden. In der Literatur (Kapitel 2.2.2, Tab. 2.2-2) werden Aktivierungsenergien fiir
die partielle Oxidation von o-Xylol benannt, die bis um einem Faktor zwei kleiner
sind. Nur die Aktivierungsenergie von Saleh et al. [91] weist mit 134 kJ/mol einen
dhnlich hohen Wert auf wie der hier abgeschitzte. Den Literaturdaten liegen auf Basis
der kinetischen Modelle andere k-Werte zu Grunde und die Bestimmung der
Aktivierungsenergie erfolgte meist in einem groBBeren Temperaturbereich.
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Abb. 5.3-8: Bestimmung der Aktivierungsenergie mit der Reaktorinnentemperatur aus der Steigung

der Geraden

Zu beachten ist noch, dass die gemessene Temperatur im Reaktorinneren flussabwirts
zum Schwamm (T3) immer hoéher ist als die Wandtemperatur. Tab. 5.3-2 zeigt in einer
kurzen Ubersicht die Abweichung zwischen Wandtemperatur (geregelt) T,, und
Reaktorinnentemperatur (T3) T;.

Tab. 5.3-2: Vergleich zwischen Wandtemperatur und Reaktorinnentemperatur

. Tiin °C
Twin °C
(abhangig vom Volumenstrom)
365 364 — 367
370 370 - 375
375 379 — 382
(380 394 — 400)*

* in Abbildung Abb. 5.3-8 vernachlissigt, da Umsatz > 60 %

Einfluss der Konzentration
Bei einer Erhéhung der Konzentration des Eduktes o-Xylol von 0,5 auf 1 Vol. %

wurde bei Wandtemperaturen von 370 und 380 °C die Geschwindigkeitskonstante k
abgeschitzt. Zur Abschitzung wurde wieder eine Reaktion 1. Ordnung angenommen.
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GroBtechnisch werden noch hohere Eingangskonzentrationen von bis zu 100 g o-Xylol
pro m’y Luft (1,43 Vol. %) beaufschlagt [123].

Tab. 5.3-3 zeigt, dass sich die Aktivitidt mit einer Verdopplung der Konzentration bei
beiden Temperaturen nahezu halbiert. Folglich nimmt die Reaktionsgeschwindigkeit
mit steigender Konzentration ab. Dies deutet darauf hin, dass der FSP-Katalysator
ebenfalls eine Kinetik mit einem Hemmungsterm aufweist (siehe Kinetik aus der
Literatur in Kaptitel 3.1.3).

Tab. 5.3-3: Abhdngigkeit der Geschwindigkeitskonstante k von der Konzentration bei zwei

verschiedenen Temperaturen

Geschwindigkeitskonstante k Twin°C
in m*kg™'s™ 370 380
Konzentration 0,5 0,217 0,352
o-Xylol in % 1 0,083 0,191

Einfluss der Katalysatoreigenschaften

Einfluss der Vanadiumgehalte

Zur Untersuchung des Vanadiumeinflusses wurde der Vanadiumgehalt in der
Aktivkomponente, die durch FSP auf Schwiammen aufgebracht ist, mit 7, 10, und 20
Gew. % V,0Os variiert.

Die Eigenschaften der beschichten Schwiamme sind in Tabelle A.3-5 im Anhang (S M
20ppi H90 7 55 FSP,S M 20ppi H90 10, S M 20ppi H 90 7 55 FSP) dargestellt.
Abb. 5.3-9 A zeigt den Umsatz liber der modifizierten Verweilzeit und Abb. 5.3-9 B
die Selektivitit zu PSA {iber dem Umsatz.

Die Aktivkomponente mit 20 Gew. % V,Os hat mit 73 m*g” eine deutlich geringere
Oberfliche als die Aktivkomponenten mit 10 und 7 Gew. % (90 und 95 m*g™).

Aus Abb. 5.3-9 A wird deutlich, dass der Umsatz bei gleicher Verweilzeit mit
abnehmender BET-Oberfléache fillt.

Eine Belegung der Oberflache mit 1,9 Monolagen (ML) (Berechnung nach Bond [65])
st mit 20 Gew. % V,0s, deutlich hoher als bei Oberflichenbeladungen mit 7 Gew. %
und 10 Gew. %, die 0,5 und 0,8 Monolagen aufweisen. Bei der Bestimmung der
Monolagen wird immer von einer idealisierten, gleichméfBigen Belegung der
Oberflache ausgegangen.

Bei einer Belegung der Oberfliche bis zu einer Monolage liegen vornehmlich
monomere Vanadiumspezies vor. Diese Spezies der ersten Lage sind hauptsichlich fiir
die Aktivitit verantwortlich (Kapitel 2.2.1), wdhrend bei einer Belegung der
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Oberfliche mit mehr als einer Monolage die Bildung von amorphem und kristallinem
Vanadium begilinstigt wird [51].

A7Gew.%V,0, < 10Gew. % V,0, O 20 Gew. % V,0,
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Abb. 5.3-9: Einfluss des V,0s5-Gehaltes auf die katalytischen Eigenschaften.
(S M 20 ppi H90 7/10/20 55 FSP )
A: Umsatz tiber Verweilzeit und B: Selektivitdit zu PSA iiber Umsatz
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Abb. 5.3-10: Raman-Spektren von Katalysatoren mit unterschiedlichen Vanadiumgehalten.
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In Abb. 5.3-10 sind Raman-Spektren der Katalysatoren mit verschiedenen
Vanadiumgehalten dargestellt. Die Annahme der unterschiedlichen
Vanadiumverteilung auf der Titandioxidoberfliche in Abhingigkeit der V,05-Gehalte
wird durch die Analyse der Aktivkomponente im Raman-Spektrum bestétigt. Durch
die groBe BET-Oberfliche der Aktivkomponente und durch die Herstellungsmethode
wird eine gute Verteilung des Vanadiums auf der Oberfliche moglich. Dadurch
entstehen bei 7 und 10 Gew. % Vanadium vornehmlich monomere Spezies (1010 bis
1020 cm™), die zu einer hohen Aktivitit des Katalysators fiihren [51]. Bedingt durch
die hohere Menge Vanadium, bei 20 Gew. % V,0s, werden zusitzlich zu den
monomeren Spezies mehr kristalline Spezies (708 und 994 cm™) ausgebildet. Die
Folge ist eine geringere Aktivitit. Die Selektivitidt zu PSA in Abb. 5.3-9 B und die zu
den Nebenprodukten (Anhang Abb. A.3-5) sind bei Vanadiumgehalten von 7 und 10
Gew. % nahezu identisch. Der Katalysator mit 20 Gew. % Vanadium weist eine
geringere Selektivitit zu PSA bei Umsitzen kleiner als 90 % auf. Dariiber hinaus ist
eine hohere Selektivitit zu dem Zwischenprodukt TA festzustellen. Der
Selektivitdtsverlauf zu dem Zwischenprodukt PA und der zu den Folge- und
Nebenprodukte CO, CO, und MSA sind fiir alle 3 gemessenen Katalysatoren nahezu
gleich.

Die abweichenden Selektivititen bei hoherem Vanadiumgehalt sind eventuell auf
Anderungen des intrinsischen Reaktionspfades durch das Vorhandensein kristalliner
Spezies zuriickzufiihren. Kristalline Spezies sind schwerer zu reduzieren [62] und
stellen daher den Sauerstoff fiir die Oxidation nicht so leicht zur Verfiigung. Dadurch
kann moglicherweise die Weiterreaktion der Zwischenprodukte gehemmt und somit
die Selektivitit des Zielproduktes erniedrigt werden.

Einfluss der Metallkonzentration und der eingestellten Prdaparationsbedingungen

Ob das Katalysatorsystem aus V,0Os/TiO,-Nanopartikel ein Verbesserungspotential
besitzt, wurde untersucht, indem durch Variation der Herstellungsparameter die BET-
Oberfliche und damit die Belegung der Titandioxidoberfliche mit Vanadium
verdndert wurde. Die Gesamtmetallkonzentration der fliissigen Ausgangslosung cg
wurde von 0,67 auf 3,4 molL" erhoht. Zusitzlich wurde bei der entsprechenden
Gesamtmetallkonzentration die Einstellung zur Préparation der Partikel variiert. Das
Verhiltnis von Ausgangslosung zu Dispersionsgas wurde von 5 mLmin' zu 5
mL'min”', auf 8 mLmin" zu 3 mLmin" geindert. Im weiteren Verlauf soll das
Verhiltnis von Ausgangslosung zu Dispersionsgas mit der jeweils entsprechenden
Einstellung 5/5 oder 8/3 beschrieben werden. Ein kurzer Uberblick iiber die hier
gemessenen Katalysatoren zeigt Tab. 5.3-4.
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Tab. 5.3-4: Ubersicht der katalytisch untersuchten FSP Katalysatoren mit 10 Gew. % V,0s

Flammen- Metallkonzentration = BET-Oberflache in Anzahl der
Einstellung Co in mol'L™ gm? Monolagen (ML)
1 8/3 3,4 24 2,7
2 8/3 0,67 40 1,7
3 5/5 3,4 53 1,2
4 5/5 0,67 90 0,8

In Abb. 5.3-11 sind die Ergebnisse der katalytischen Messungen dargestellt.

/\1:24 m2g-1; 8/3 Flamme, c,=3,4 mol/L @ 2:40 m2g'; 8/3 Flamme, ¢,=0,67 mol/L

M 3:53 m2g'; 5/5 Flamme, c¢,=3,4 mol/L <> 4:90 m2g-'; 5/5 Flamme, ¢,=0,67 mol/L
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Abb. 5.3-11: Einfluss der Prdparationsbedingungen auf die katalytischen Eigenschaften.

(1: S M 20 ppi H24 10 83 FSP, 2: S M 20 ppi H40 10 83 FSP, 3: S M 20 ppi H 53 _10 55 FSP,
4: S M20ppi H90 10 55 FSP)
A: Umsatz iiber Verweilzeit und B: Selektivitit zu PSA tiber Umsatz

Eine geringere Oberfldche hat eine Abnahme des Umsatzes bei gleicher Verweilzeit
zur Folge (Abb. 5.3-11 A). Die Aktivitit des Katalysators sinkt. Eine Abschitzung der
Geschwindigkeitskonstante k (Annahme 1. Ordnung in 0-Xylol), ergibt in Abb. 5.3-12
ein linearen Zusammenhang zwischen der BET-Oberfliche und der Aktivitit des
Katalysators.
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Abb. 5.3-12: Darstellung der Geschwindigkeitskonstanten k in Abhdngigkeit der BET-Oberfidche,

Berechnung mit Umsdtzen kleiner als 60 % und Annahme einer Reaktion 1. Ordnung

Gleichzeitig nimmt mit steigender BET-Oberfldche die Menge an Monolagen von 2,7
(1) auf 0,8 (4) ab. Je geringer die Oberflache ist, die fiir die Belegung mit Vanadium
zur Verfligung steht, umso mehr Monolagen werden ausgebildet.
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In Abb. 5.3-13 wird deutlich, dass der Anteil polymerer Vanadium-Spezies und
amorphen ,,bulk*-Spezies mit abnehmender BET-Oberfldche steigt. Amorphe ,,bulk®-
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Spezies und polymere Spezies sind im Raman-Spektrum nicht exakt zu trennen (siche
Abb. 5.3-10).

Einen weiteren Hinweis auf die vorliegenden Vanadium-Spezies geben die TPR-
Messungen in Abb. 5.3-14 (Anhang A .4.2).

Signal (H2 Verbrauch)

0 200 400 600 800 1000

Temperatur / °C

Abb. 5.3-14: Temperaturprogrammierte Reduktion (TPR) der Vanadiumspezies des FSP-

Katalysators, hergestellt mit verschiedenen Préiparationsbedingungen.

Die Messungen 1 und 2 mit einer Flammeneinstellung von 8/3 und den geringsten
Oberflachen zeigen eine deutliche Verschiebung der Reduktion zu hdoheren
Temperaturen. Die TPR-Messung deutet auf polymere und amorphe ,,bulk*“-Spezies
hin und bestitigt somit die Ergebnisse der Raman Untersuchung (Abb. 5.3-13). Je
kleiner die Titandioxidoberfliche wird, desto mehr polymere und amorphe ,bulk*-
Spezies entstehen.

Die exakten Grenzen wie sie in Kapitel 5.1.1 vorgestellt wurden, nach denen eine
Zuordnung der Vanadiumspezies anhand ihrer Reduzierbarkeit erfolgt, wurden fiir
imprégnierte Katalysatoren untersucht. Sie stimmen mdglicherweise nicht exakt mit
denen der mit Flammenspriithpyrolyse erzeugten Partikeln iiberein.

Die Selektivitdt zu PSA ist bei jeweils gleichem Umsatz und kleinerer Oberflidche der
Aktivkomponente bis zu Umsétzen von 90 % hoher (Abb. 5.3-11 B). Ein deutlicher
Anstieg der Selektivitdit zu PSA ist vor allem an den Katalysatoren mit einer
Flammeneinstellung von 8/3 zu verzeichnen. Die Selektivititen zu den
Nebenprodukten (Anhang Abb. A.3-6) sind dagegen mit einer Flammeneinstellung
von 8/3 im gleichen Umsatzbereich (< 90 %) niedriger als die der Katalysatoren mit
einer 5/5 Flamme. Bei vollstindigem Umsatz werden mit allen untersuchten
Katalysatoren nahezu die gleichen Selektivitdten erzielt.



110 Ergebnisse und Diskussion

Die vorhandenen polymeren- und amorphen ,bulk“-Spezies begiinstigen die
Selektivitit zu PSA. Als Sauerstoffspeicher liefern diese Spezies stets neuen
Sauerstoff fiir die Oxidation direkt oder durch Auffiillen des fehlenden Sauerstoffs der
monomeren Spezies. Die Weiterreaktion der Zwischenprodukte zu PSA wird nicht
gehemmt, wie es mit kristallinen Spezies der Fall sein konnte. Die Selektivitidt zu PSA
ist hoher [62].

Die Frage, warum alle untersuchten Katalysatoren bei nahezu vollstindigem Umsatz
die gleiche Selektivitit aufweisen, ist noch nicht abschlieBend geklart. Sie sollte in
einem Folgeprojekt detailliert untersucht werden.

Vergleich von direkt beschichteten Schwammen und Splitpartikeln
aus konventionellem Katalysator

Um den FEinfluss der Vanadiumspezies und der BET-Oberfliche auf das
reaktionskinetische Verhalten weiter zu untersuchen, werden im Folgenden
konventionell hergestellte Katalysatoren (Kapitel 5.1) mit FSP-Katalysatoren
verglichen. Dazu werden die Messungen der konventionellen Vollkontakte, die bereits
in Kapitel 5.1.3 vorgestellt wurden, eingesetzt. Mit den Katalysatoren PC50 und
PC100 wird die gleiche Oberflache fiir die Ausbildung von Monolagen bereitgestellt
wie mit einem FSP-Katalysator.

0,3
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Abb. 5.3-15: Darstellung der Geschwindigkeitskonstanten k in Abhdngigkeit der BET-Oberfldche,
Berechnung mit Umsdtzen kleiner 60 % und Annahme einer Reaktion 1. Ordnung in o-Xylol.
Erweiterung der Abb. 5.3-12 mit den Daten der konventionellen Katalysatoren und dem FSP-
Katalysator mit 20 Gew.% V,05 (O: S_M 20 ppi H 90 20 55 FSP).
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Mit der Abschitzung der Geschwindigkeitskonstanten k am konventionellen
Katalysator (Annahme Reaktion 1. Ordnung in o-Xylol), kann die Abb. 5.3-12 mit
diesen k-Werten erweitert werden (Abb. 5.3-15).

Zwischen der Aktivitit des Katalysators und der BET-Oberfldche besteht also ein
linearer Zusammenhang, unabhéngig von der Beschichtungsmethode. Auflerdem weist
der PC50 Katalysator kristalline Vanadium-Spezies auf, wie aus dem Raman-
Spektrum in Abb. 5.1-9 hervorgeht. Der FSP-Katalysator zeigt dagegen, trotz gleicher
BET-Oberfldache, nur monomere und amorphe Vanadiumstrukturen (siche Abb. 5.3-13
(2)). Da beide Katalysatoren in Abb. 5.3-15 die gleiche Aktivitit zeigen, kann ein
Einfluss der kristallinen Spezies auf die Aktivitdt ausgeschlossen werden. Bestétigt
wird diese Aussage zusitzlich durch den Vergleich zwischen dem FSP-Katalysator mit
20 Gew.% V,0s (73m> g™, S M 20 ppi H 90 20 55 FSP (Q), siche Abb. 5.3-10), der
ebenfalls kristalline Spezies enthilt, sowie dem konventionellen PC100 Katalysator,
der nur monomere. und amorphe Vanadiumstrukturen besitzt. Beide Katalysatoren
weisen die gleiche Abhéngigkeit zwischen Aktivitit und BET-Oberfldche auf. Dass
die Aktivitit direkt an die BET-Oberflache gekoppelt ist, wird bereits grofltechnisch
genutzt. Das Katalysatorbett wird strukturiert aufgebaut, indem Katalysatoren mit
verschiedenen BET-Oberflachen und folglich verschiedenen Aktivitdten entsprechend
im Reaktorrohr plaziert werden [9].

Eine Erklirung fiir die unterschiedlichen Selektivititen zu PSA verschiedener
Katalysatoren wurde bisher nur ansatzweise gefunden (Kapitel 5.1.3 und Kapitel
5.3.2). Der FSP-Katalysator (S M 20 ppi H 40 10 83 FSP) in Abb. 5.3-11, der
ebenfalls wie der PC100 Katalysator in Abb. 5.1-8 nur monomere und amorphe
Strukturen enthilt, weist beispielsweise eine hohere Selektivitit zu PSA auf.
Abgesehen von der Herstellungsmethode unterscheiden sich diese Katalysatoren in
threr BET-Oberflache. Die Katalysatoren PC50 und PC100 in Kapitel 5.1.3 dagegen
besitzen ebenfalls unterschiedliche BET-Oberflachen, aber gleiche Selektivititen mit
unterschiedliche Vanadiumspezies (Abb. 5.1-8). Die Auftragung in Abb. 5.3-16 soll
die Selektivitdt zu PSA mit der BET-Oberfldche verbinden. Bei einem Umsatz von 50
% werden die Selektivitit zu PSA (Abb. 5.3-16 A) und die Selektivititen zu den
Nebenprodukten (Abb. 5.3-16 B/C/D) iiber der BET-Oberfliche dargestellt. Es wurden
die Selektivititen bei 50 % Umsatz bestimmt, da vermutlich die Vanadiumspezies und
die BET-Oberfliche einen Einfluss auf die Folgereaktion o-Xylol zu PSA iiber TA und
PA, haben (Reaktionen 1,2,3 in Kapitel 2.2.2, Abb. 2.2-3).
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Kristalline Vanadiumspezies enthalten: Keine kristallinen Vanadiumspezies
enthalten:

O ff& beschichteter Schwamm 73 m*g™" /\ FSP beschichteter Schwamm 24 m2.g-1
/0 Vo 5

I split konventionell 9 m2g-* O FSP beschichteter Schwamm 40 m2g-
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Abb. 5.3-16: Selektivititen der Produkte bei 50 % Umsatz tiber der BET-Oberfliche dargestellt.
(Split 0,22-0,5 10 _10 konv, Split 0,15-0,2 69 _10 konv (PC100), Split 0,22-0,5 42 10 konv (PC50),
S M 20 ppi H73 20 55 FSP, S M 20 ppi H 90 10 _55 FSP, S M 20 ppi H 40 _10 83 FSP, S M 20
ppi H24 10 83 FSP, S M 20 ppi H 53 10 55 FSP)

— == Selektivitdten der Katalysatoren die kristalline Spezies enthalten

Selektivititen der Katalysatoren die nur monomere/ amorphe Spezies enthalten
A: Selektivitit zu PSA iiber der BET-Oberfldche,; B: Selektivitit zu TA iiber der BET-Oberfliche; C:
Selektivitit zu PA tiber der BET-Oberfliche und D: Selektivitit zu den Restprodukten iiber der BET-

Oberfliche.
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Werden als Annahme die anderen Parallel- und Nebenreaktionen vernachléssigt, gibt
das Verhiltnis der Geschwindigkeitskonstanten k; zu k, und k, zu k; die Steigung der
Kurven im S-X-Diagramm an. Diese Steigung ist im mittleren Umsatzbereich am
starksten ausgeprigt, wodurch wiederum der Einfluss der Vanadiumspezies und der
BET-Oberfldache am deutlichsten analysiert werden konnte.

Zusitzlich zu den Katalysatoren aus Abb. 5.1-8 und Abb. 5.3-11 wurde in Abb. 5.3-16
der FSP-Katalysator mit 20 Gew. % V,05 (S_M 20 ppi H 90 20 55 FSP) eingesetzt.
Letzterer enthilt als einziger FSP-Katalysator kristalline Vanadiumspezies (Abb.
5.3-10).

Die Abb. 5.3-16 A macht deutlich, dass die Selektivitiat zu PSA bei 50 % Umsatz mit
steigender BET-Oberflaiche abnimmt. Die Selektivitit zu den Nebenprodukten
hingegen (Abb. 5.3-16) nehmen mit steigender BET-Oberflache zu.

Die Selektivitidten der Katalysatoren, die kristalline Vanadiumspezies enthalten, sowie
die der Katalysatoren ,die nur amorphe und monomere Spezies besitzen, wurden
jeweils zusammengefasst und durch eine lineare Anpassung verbunden. Dabei wird
deutlich, dass die Selektivititen zu PSA, unabhéngig von der Herstellungsmethode des
Katalysators, aber in Abhéngigkeit von der Vanadiumspezies, jeweils durch eine
Gerade abgebildet werden konnen. Bei gleicher BET-Oberfliche ist die Selektivitit zu
PSA um zehn Prozentpunkte geringer, wenn der Katalysator kristallines Vanadium
enthidlt. Bereits Wachs et al. [62] fanden heraus, dass kristalline Spezies die
Selektivitit verringern.

Auch in der Selektivitit zu TA und den Restprodukten zeigt sich ein deutlicher
Unterschied zwischen den Katalysatoren mit und ohne kristalline Spezies. Die
Selektivititen nehmen zu, wenn kristalline Spezies im Katalysator enthalten sind (Abb.
5.3-16 B/D) und die BET Oberflichen grof3 sind. Die Selektivitit zu PA bei einem
Umsatz von 50 % zeigt keinen deutlichen Trend und hat nur eine geringe
Aussagekraft, da der Selektivitdtsverlauf in Abhédngigkeit vom Umsatz ein Maximum
besitzt.

Fazit:

In diesem Teil der Arbeit wurde der Katalysator, der direkt durch FSP auf Schwamme
aufgebracht wurde, ndher untersucht. Es konnte gezeigt werden, dass dieser
Katalysator eine hohe Aktivitit und, mit einer Aktivierungsenergie von 167 kJ/mol in
der Abreaktion von 0-Xylol, eine starke Temperaturabhéngigkeit aufweist.

Der Selektivititsverlauf dagegen ist im untersuchten Intervall unabhidngig von der
Temperatur. Des Weiteren konnte die Selektivitit, vor allem im mittleren
Umsatzbereich, durch die Wahl der Praparationsbedingungen gesteigert werden.
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Hervorzuheben ist, dass der Vergleich mit konventionell hergestellten Splitpartikeln
gezeigt hat, dass die Aktivitit unabhingig von der Herstellungsmethode des
Katalysators und unabhéngig von den Vanadiumspezies ist, aber linear von der BET-
Oberfliche abhidngt. Mit steigender BET-Oberflache nimmt die Aktivitit zu und die
Selektivitat zu PSA ab. Der Selektivitidt zu PSA konnte zusétzlich eine Abhidngigkeit
von den Vanadiumspezies, gekoppelt an die BET-Oberfliche nachgewiesen werden.
Im mittleren Umsatzbereich liegt die hochste Selektivitit zu PSA, mit amorphen
Vanadiumstrukturen und der kleinsten BET-Oberfliche, vor. Mit der
Flammensprithpyrolyse als Herstellungsverfahren des Katalysators gelingt es auf
geringen  spezifischen  Titandioxidoberflichen (24 m*g"') nur amorphe
Vanadiumstrukturen auszubilden.

Die Raum-Zeit-Ausbeute, in die die Selektivitiat und die Aktivitit einflief3t, stellt eine
wichtige Grof3e dar. Wird nun die Oberflache des Katalysators verringert, um die PSA
-Selektivitdt zu steigern, muss gleichzeitig die Abnahme in der Aktivitit aufgrund der
reduzierten BET-Oberflache beriicksichtigt werden. Bei gleicher Verweilzeit wird fiir
die Umsetzung der gleichen Menge Edukt mehr Aktivkomponente benétigt. Mit
zunehmender Menge an Aktivkomponente nimmt bei gleicher Schichtdicke der Bedarf
an Volumen zu das erniedrigt wiederum die RZA.
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5.4 Vergleich zwischen Kugeln und Schwammen als

Trager

Wie bereits im Kapitel 5.3.1 erwéhnt, ist es nur mit dem Tauchbeschichtungsverfahren

moglich, verschiedene Tragerstrukturen zu beschichten. Dabei ist zu beriicksichtigen,

dass die Schichtdicke einen bestimmten Wert nicht {iberschreitet, um mdogliche

Stofftransporteffekte vernachldssigen zu konnen. Hier erfolgt ein Vergleich der

tauchbeschichteten Triagerstrukturen mit 3mm und 6mm groflen Steatit-Kugeln

einerseits und 20 ppi Mullit-Schwdmmen anderseits. Die Reaktionsbedingungen sind
im Anhang in Tabelle A.3-1 aufgelistet.

Tab. 5.4-1: Oberflichen der Tréger und Dicke der Schichten aus Aktivkomponente auf den Trdgern

Bezeichnung | Tragerstruktur | Bettlange S,in Oberflache. | Schichtdicke
inm M2 mReaxtor in m? in pm
K_S 3mm
B 3 mm Kugeln
53_10_55FSP _ 0,06 1136 0,014 2,3
_ (Steatit)
dip 1
K_S 3mm
B 3 mm Kugeln
53_10_55FSP _ 0,2 1136 0,043 0,6
_ (Steatit)
dip 2
K_S 6mm
- 6 mm Kugeln
53_10_55FSP _ 0,11 517 0,011 2,2
. (Steatit)
dip
K_A 3mm
- 3 mm Kugeln
53_10_55FSP o _ 0,06 1136 0,014 1,6
_ (Aluminiumoxid)
dip
S_M 20ppi 20 ppi
53_10_55FSP Schwamm 0,05 1409 0,013 1,7
dip (Mullit)
S_M 20ppi 20 ppi
53 10_55FSP Schwamm 0,05 2454 2 0,022 1,0
dip (Mullit)

" berechnet als Kelvinpackung

? Modell des hydraulischen Durchmessers [17]

Eine Vorraussetzung dieser Untersuchung war, mdglichst die gleiche Schichtdicke auf

den verschiedenen Tridgern zu realisieren. Dazu war es notwendig, mit den

verschiedenen Trigern Oberflichen im dhnlichen GroBenbereich zur Verfiigung zu
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stellen und gleichzeitig eine nahezu gleiche Menge an Aktivkomponente auf die
Trager aufzubringen. Die Werte der volumenspezifischen Oberfliche fiir 20 ppi
Schwimme variieren, je nach Berechnungsmodell (Kapitel 2.1), zwischen 1409 m*m™
(Kelvinmodell) und 2454 m*m~ (Modell des hydraulischen Durchmessers nach
Richardson [17]). Daher wurden mit den Kugeln zwei Bettlingen gewéhlt, um so den
Bereich der volumenspezifischen Oberfliche der Schwidmme mit abzudecken. Die
Oberflichen der Trager und die Schichtdicken an Aktivkomponente auf den Tragern
sind in Tab. 5.4-1 zusammengestellt.

Die beschichteten 3 mm Kugeln decken einen Schichtdickenbereich von 0,6 bis 2,3
um ab. Unabhédngig von dem Berechnungsmodell, liegen die Schichtdicken auf den
Schwiammen innerhalb dieses Bereichs. Mit den Schichten auf den Kugeln wurden so
die Grenzen des moglichen Schichtdickenbereichs auf dem Schwamm erfasst.

Abb. 5.4-1 zeigt den Vergleich von Kugelschiittungen verschiedenerer Bettlingen
(d=3 mm) mit einer beschichteten Schwammstruktur.

A schwamm: Schichtdicke = 11,7 um @ 3 mm Kugeln: Schichtdicke = 2,3 pum

O 3 mm Kugeln: Schichtdicke = 0,6 pm
1

B
018_ < 0,8_
: &
>
%
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o 04 - £ 04 -
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> &
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Tmod | Gkat*slcm® Umsatz Xo.xyiol

Abb. 5.4-1: Vergleich von Selektivitit und Umsatz an katalytisch beschichteten Mullit-Schwdmmen
(S M 20ppi 53 _10_55 FSP dip) und Schiittungen beschichteter Steatit-Kugeln (K S 3mm 53 10 55
FSPdip 1, K S 3mm 53 10 55 FSP dip 2) in einem isothermen Rohrreaktor

A: Umsatz iiber Verweilzeit und B: Selektivitit zu PSA tiber Umsatz

In einem nahezu isothermen Reaktor (Abb. 5.2-2, Kapitel 5.2.1) mit Pfropfenstromung
und vergleichbarer Schichtdicke an Aktivkomponente auf den Trdgern, sind die
gleichen katalytischen Eigenschaften der verschiedenen Strukturen zu erwarten.
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Tatsdchlich ist jedoch der Umsatz (Abb. 5.4-1 A) an Schwammen deutlich geringer als
an Kugelschiittungen. Ursachen konnten sein:

e Hemmung der Reaktion im Fall der Schwidmme durch dueren Stofftransport.

e Eine schlechtere Wiarmeabfuhr der Reaktionswirme aus dem Reaktorinneren
der Kugelschiittungen. Eine hohere Katalysatortemperatur wire die Folge und
somit ein hoherer Umsatz bei gleicher Verweilzeit.

e Materialeinfluss: Wechselwirkungen der Aktivkomponente, vorwiegend des
Vanadiums, mit dem Tragermaterial und dessen Zusétzen.

Auch die Selektivitidt zu PSA (Abb. 5.4-1 B) und die zu den Nebenprodukten (Anhang
Abb. A.3-7) zeigt deutliche Unterschiede zwischen Schwidmmen und
Kugelschiittungen. Die Selektivitidt zu PSA bei beiden Kugelschiittungen ist iiber den
kompletten Umsatzbereich hoher als bei der Schwammpackung. Erst bei nahezu
vollstindigem Umsatz unterscheiden sich die Messungen der Kugelschiittungen
hinsichtlich der Selektivitit nicht mehr von der der Schwammpackung.

Ein Einfluss der internen Stofftransportlimitierung muss hier nicht beriicksichtigt
werden, da sich das katalytische Verhalten beider Kugelschiittungen, unabhiangig von
den Schichtdicken, deutlich von dem der Schwammpackung unterscheidet.

Auch der duBere Stoffiibergang kann anhand der theoretischen Abschitzung im
Anhang A.2.3, als mogliche Ursache fiir die Diskrepanz ausgeschlossen werden. In
Kapitel 5.2.1 wurde auBBerdem experimentell gezeigt, dass die Reaktion unter den hier
durchgefiihrten Bedingungen in einem 20 ppi Schwamm nicht durch einen duBeren
Stofftransport beeinflusst wird.

Untersuchung der Diskrepanz zwischen Kugeln und Schwammen

Als Ursache der Diskrepanz zwischen den Messungen an Kugeln und Schwimmen ist
daher nur ein schlechterer Warmetransport oder ein Materialeinfluss denkbar. Zur
Abkldrung dieses Sachverhalts, wurden die Hohlrdume der Schwammpackung wie
auch die der 6 cm langen Kugelschiittung mit feinen SiC-Partikeln (dpayiker = 0,2 mm)
gefiillt (Abb. 5.4-2).
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A schwamm @ 3 mm Kugeln
/\ Schwamm aufgefiillt mit SiC O 3 mm Kugeln aufgefiillt mit SiC
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Abb. 5.4-2: Vergleich von Selektivitit und Umsatz an katalytisch beschichteten Mullit-Schwdimmen
(S M 20ppi 53 10 55 FSP dip) und Steatit-Kugeln (K S 3mm 53 10 55 FSP dip 1, K S 3mm
53 10 55 FSP dip 2) jeweils gefiillt mit feinen SiC-Partikeln (dpyker = 0,2mm) in einem isothermen
Rohrreaktor.

A: Umsatz iiber Verweilzeit, B: Selektivitdt zu PSA tiber Umsatz

Dadurch wird erreicht, dass bei beiden Katalysatorbetten die Stromung und die
Wirmeverteilung im Bett von den feinen SiC Partikeln dominiert werden. Die
eigentliche Struktur der Tréger sollte kaum noch einen Einfluss auf das katalytische
Verhalten haben. Zu erwarten ist, dass durch das Auffiillen der jeweiligen Struktur der
Unterschied im katalytischen Verhalten zwischen den beiden Trigern verschwindet.

In Abb. 54-2 A ist bei den mit SiC gefiillten Katalysatorbetten aufgrund einer
gleichmafligeren Wirmeverteilung (Kapitel 5.2.1) der Umsatz bei gleicher
modifizierter Verweilzeit etwas niedriger. Uberraschenderweise bleibt jedoch die
relative Abweichung im Umsatzverlauf zwischen einer Schwammpackung und einer
Kugelschiittung auch nach dem Auffiillen mit SiC erhalten.

Auch die Selektivitidt zu PSA (Abb. 5.4-2 B) ist an der Kugelschiittung nach wie vor
hoher als an der Schwammpackung.

Fiir den Umsatz- und Selektivititsunterschied kommt somit als Ursache nur noch ein
Einfluss des Trigermaterials in Frage.

Steatit besteht aus Magnesium und Siliziumoxid, wihrend Mullit aus 60-80 %
Aluminiumoxid und 20-40 % Siliziumoxid aufgebaut ist. Wainwright und Hoffman
[56] fanden heraus, dass Aluminiumoxid (1 m*g’', a-ALO;) statt TiO, als
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Vanadiumoxid-Tréger, zu einer langsameren Reaktionsgeschwindigkeit und nur zu
einer Ausbeute von 20 % PSA fiihrt. Haber et al. [55], die fiir ithre Untersuchungen y-
AlL,O; verwendeten, zeigten ebenfalls, dass Aluminiumoxid als Triger weniger
monomere Vanadiumspezies bindet als TiO, und somit fiir eine geringere
Sauerstoftkapazitit in der Schicht sorgt und den Reoxidationsmechanismus
beeintrachtigt. Diese Eigenschaft hat eine verminderte Aktivitit des Katalysators zur
Folge (Kapitel 2.2.1). Vorausgesetzt also, dass das Vanadiumoxid der hier
verwendeten Aktivkomponente im direkten Kontakt mit dem Aluminiumoxid des
Mullit-Schwammes steht, wére die verminderte Aktivitit und die geringere Selektivitét
zu PSA der Schwiamme auf die Wechselwirkung dieser beiden Materialien
zuriickzufiihren. Bestétigt wurde diese Annahme durch eine Messung mit
Aluminiumoxidkugeln gleichen Durchmessers und gleicher Schiitthhe von 6 cm.

/\ Mullit-Schwamm gefiillt mit SiC O 3 mm Steatit-Kugeln aufgefiillt mit SiC
@ 3 mm AlL,0,-Kugeln
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Abb. 5.4-3: Vergleich von Selektivitit und Umsatz an katalytisch beschichteten Mullit-Schwdmmen
(S M 20ppi 53 10 55 FSP dip), Steatit-Kugeln (K_S 3mm 53 10 55 FSP dip 1) und Al,O3-Kugeln
(K A 3mm 53 10 55 FSP dip).

A: Umsatz iiber Verweilzeit und B: Selektivitit zu PSA tiber Umsatz

Wie Abb. 5.4-3 A zeigt, wird an katalytisch beschichteten Aluminiumoxidkugeln ein
deutlich tieferer Umsatz erzielt, als an katalytisch beschichteten Steatit-Kugeln die mit
SiC gemischt sind. Im Vergleich zum SiC gefiillten Mullit-Schwamm ist der Umsatz
an beschichteten Aluminiumoxidkugeln nur geringfiigig niedriger. Das Kugelmaterial,
das einen Gehalt von 92 % Aluminiumoxid aufweist, hemmt die Reaktion beziiglich
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des Umsatzes, der sonst mit gleicher Aktivkomponente auf Steatit-Kugeln erzielbar
ware.

Dass der Umsatz an beschichteten Aluminiumoxidkugeln bei gleicher Verweilzeit
etwas unter dem an beschichteten Mullit-Schwammen liegt, konnte auf den Gehalt an
Aluminiumoxid zuriickgefiihrt werden. Mullit besitzt mit einem Anteil von 60-80 %
weniger Al,O;, als die hier verwendeten Aluminiumoxidkugeln. Steatit enthilt
dagegen kein Aluminiumoxid und weist daher den hochsten Umsatz bei gleicher
Verweilzeit auf.

Hinsichtlich Selektivitdt sind die beschichteten Aluminiumoxidkugeln (Abb. 5.4-3 B)
mit den beschichteten Steatit-Kugeln nahezu identisch. Vorausgesetzt, das Al,O; stellt
die Ursache fiir die verdanderten katalytischen Eigenschaften dar, dann wire aufgrund
des Al,Os-Gehaltes ein vergleichbarer Selektivititsverlauf mit den beschichteten
Mullit-Schwimmen und den beschichteten Al,Os-Kugeln zu erwarten gewesen.

Die Steatit - und Al,O;-Kugeln wurden vom gleichen Hersteller bezogen.
Moglicherweise sind daher die gemessenen identischen Selektivitdten nicht auf den
Gehalt an Al,O; zuriickzufiihren, sondern vielmehr auf Zusdtze in der Keramik.
Unterschiedliche Zusdtze in den Keramiken der Kugeln und Schwéamme konnten eine
mogliche Erklarung fiir die unterschiedliche Selektivitéit sein. Zusammenfassend ldsst
sich festhalten, dass die katalytischen Eigenschaften durch das Tragermaterial (Al,O;
und Zusitze in den Keramiken) beeinflusst werden konnen.

5.4.1 Raum-Zeit-Ausbeute an beschichten Kugeln und
Schwammen

Da grofitechnisch Kugelschiittungen aus 6 mm Kugeln zum Einsatz [5] kommen,
wurde zusitzlich eine Schiittung aus 6 mm Steatit-Kugeln (K S 6mm 53 10 55 FSP
dip) untersucht. Die Schichtdicke auf den 6 mm Kugeln, wurde der Schichtdicke der 3
mm Kugeln (6 cm langen Schiittung), angepasst (Tab. 5.4-1).
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Abb. 5.4-4: Vergleich von Selektivitit und Umsatz an katalytisch beschichteten 3 mm (K_S 3mm
53 10 55 FSP dip 1) und 6 mm (K_S 6mm 53 _10 55 FSP dip) Steatit-Kugeln.
A: Umsatz iiber Verweilzeit und B. Selektivitdit zu PSA tiber Umsatz

Die katalytischen Untersuchungen ergaben, dass der Umsatz {iber der modifizierten
Verweilzeit und die Selektivititen zu PSA und den Nebenprodukten nahezu
unabhidngig vom Kugeldurchmesser sind (Abb. 5.4-4). Um allerdings die gleiche
Trageroberfliche zur Verfligung zu stellen, nimmt das bendtigte Bettvolumen mit
steigendem Kugeldurchmesser zu. So ist es notwendig, dass das Katalysatorbett aus 6
mm Kugeln mindestens doppelt so lang ist wie das der Schwamme (siche Tab. 5.4-1).
Wird in der Verweilzeit das Volumen beriicksichtigt, das der Katalysator mit
verschiedenen Trigern bendtigt, ergibt sich der in Abb. 5.4-5 dargestellte
Umsatzverlauf.
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Abb. 5.4-5: Umsatz iiber volumenbezogener Verweilzeit an beschichteten Mullit-Schwamm (S M
20ppi 53 10 55 FSP dip) und 6 mm Steatit-Kugeln (K_S 6mm 53 _10_55 FSP dip)

Diese Darstellung setzt voraus, dass nahezu die gleiche Schichtdicke auf den
unterschiedlichen Trigern vorliegt. Uber die Berechnung der volumenspezifischen
Oberfliche mit dem Kelvinmodell fiir Schwdmme kann die Dicke der Schicht auf
beiden Katalysatortragern weitgehend als gleich betrachtet werden (Tab. 5.4-1). Trotz
Wechselwirkungen der Aktivkomponente mit dem Material der Trigerstruktur, zeigt
Abb. 5.4-5 bei gleicher Verweilzeit an der beschichteten Schwammpackung einen
signifikant hoheren Umsatz als an der beschichteten Kugelschiittung.

Fiir den gleichen Zielumsatz wird also mit Schwdammen ein kleineres Reaktorvolumen
benotigt als mit einer Kugelschiittung aus 6 mm Kugeln. Dies spiegelt sich auch in der
maximalen Raum-Zeit-Ausbeute (RZA) wieder. Die RZA an einer Schwammpackung
betrigt 27,3 kgpsam™h™', wihrend an der Kugelschiittung lediglich ein Wert von 17,9
kgps Am~h! erreicht wird.

Fazit:

In diesem Teil der Arbeit wurde ein Vergleich verschiedener Trégerstrukturen
durchgefiihrt. Eingesetzt wurden 3 mm und 6 mm Kugeln verschiedener Materialien
und ein 20 ppi Mullit-Schwamm. Die Tréger wurden auf die gleiche Weise durch das
so genannte Tauchbeschichtungsverfahren mit Aktivkomponente beladen.

Der Vergleich der Tridger war nur bedingt moglich, da es zu Wechselwirkungen
zwischen der Aktivkomponente und dem Triagermaterial kam. Dennoch liel sich
zeigen, dass unter gleichen Reaktionsbedingungen mit den Schwidmmen eine eindeutig
hohere RZA erzielbar ist, als mit einer Kugelschiittung. Wegen des zugrunde



5.4 Vergleich zwischen Kugeln und Schwimmen als Triger 123

liegenden versuchstechnischen Aufbaus war es in der Laboranlage nicht moglich,
exakte Aussagen iiber einen verbesserten Warmetransport in einer Schwammpackung
zu machen. Dass Schwamme das Potential besitzen, die partielle Oxidation von o-
Xylol beziiglich reaktionstechnischer Gréf3en zu verbessern, kann somit experimentell
bislang nur liber die hohere Raum-Zeit-Ausbeute bestétigt werden.
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Kapitel 6

Zusammenfassung und Ausblick

Im Rahmen dieser Arbeit wurde der Einsatz keramischer Schwdmme als
Katalysatortriger in der partiellen Oxidation von o0-Xylol zu Phthalsdureanhydrid
untersucht. Die Arbeit gliedert sich in einen theoretischen und einen experimentellen
Teil.

Im theoretischen Teil wurde vorab mit mathematischen Simulationen das Potential der
Schwimme als Katalysatortrdager flir die partielle Oxidation von 0-Xylol abgeschétzt.
Mit Hilfe eines eindimensionalen Modells, basierend auf der Software Matlab, wurde
eine Kugelschiittung mit einer Schwammpackung hinsichtlich der lokalen
Temperaturiiberhohung (,,Hot-Spot*), der Selektivitit und der Raum-Zeit-Ausbeute
verglichen. In der Schwammpackung zeigte sich eine homogenere
Temperaturverteilung. Die Gefahr der Ausbildung eines ,,Hot-Spots“ und des
,Durchgehens* des Reaktors werden somit reduziert. Wegen der besseren
Wirmeabfuhr war es moglich, die Reaktionsbedingungen zu héheren Belastungen hin
zu verandern, ohne dass die ,Hot-Spot“-Temperatur das erlaubte Maximum
tiberschreitet. Eine hohere FEingangskonzentration an o-Xylol und eine hohere
Temperatur des Kiihlmediums fiihrten zu einer Verdopplung der Raum-Zeit-Ausbeute.
Gezeigt werden konnte auch, dass bei Einsatz von beschichteten Schwammstrukturen
eine VergroBerung des Reaktorrohrdurchmessers moglich ist. Die Anzahl der Rohre
im Rohrbilindelreaktor konnte reduziert werden. Geringere Betriebs- und
Anlagenkosten wéren die Folge.

Um die positiven Wiarmeiibertragungseigenschaften der Schwamme zu nutzen, miissen
diese genau in den Reaktor eingepasst werden. Der Randspalt zwischen Reaktorwand
und Schwammstruktur sollte so gering wie moglich sein.

Im Allgemeinen sind bisher fiir die Beschreibung einer Schwammpackung nur wenig
validierte Korrelationen verfiigbar. Im eindimensionalen Modell konnte der
Wirmeiibergang (a.,,) von der Schwammoberfldche zur Reaktorwand nur abgeschitzt
werden. Fiir die Beschreibung einer Schwammstruktur mit einem zweidimensionalen
Modell fehlen zudem noch validierte Transportkorrelationen. Daher wurde anhand
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einer Kugelschiittung das eindimensionale Modell mit einem zweidimensionalen
Modell verglichen. Dadurch wurde die Aussagekraft des eindimensionalen Modells
untersucht. Das eindimensionale Modell liefert demnach einen ausreichenden Trend
fiir vergleichende Studien. Eine grobe zweidimensionale Abschidtzung fiir eine
Schwammpackung untermauert die Ergebnisse des eindimensionalen Modells, in dem
sich deutlich geringere Temperaturerhohungen als in einer Kugelschiittung ausbilden.
Im Folgeprojekt stellt sich hier die Aufgabe, durch die Korrelationen, die in anderen
Teilprojekten der DFG-Forschergruppe (FORS583) ermittelt werden, das
zweidimensionale Modell fiir Schwammpackungen zu verfeinern, um die
Aussagekraft zu erhohen. Mit Hilfe der Simulation konnte dennoch gezeigt werden,
dass der Einsatz von Schwidmmen zur Steigerung der Reaktorleistung in der partiellen
Oxidation von o-Xylol beitragen konnte.

Im experimentellen Teil wurden daher Schwidmme als Katalysatorstrager untersucht.
Dazu musste zundchst eine geeignete Pripdration der Aktivkomponente, mit
Vanadiumoxid beladenes Titandioxid, durchgefiihrt werden, um nachfolgend den
Trager zu beschichten. Zur Auswahl standen eine konventionelle Rezeptur und das
Verfahren der Flammenspriihpyrolyse (FSP). Bei der konventionellen Methode wird
pulverformiges Titandioxid in Losung mit Vanadium beladen, anschlieBend getrocknet
und kalziniert. Im Verfahren der Flammenspriihpyrolyse wird eine Losung, bestehend
aus beiden Komponenten, in feine Tropfchen dispergiert, die anschliefend zu
V,05/Ti0,-Nanoparitkeln verbrennen. Diese Methode wurde in Kooperation mit der
Gruppe von Professor Pratsinis an der ETH Ziirich (Particle Technology Laboratory,
Institute of Process Engineering, Department of Mechanical and Process Engineering)
entwickelt. In beiden Féllen konnen hohe BET-Oberflaichen der Aktivkomponente
erreicht werden. Im konventionellen Verfahren setzt dies allerdings den Einsatz von
Ti10,-Partikeln mit hoher spezifischer Oberfldche voraus.

Beide Katalysatoren wurden zuerst nach Agglomeration als Vollkontakte untersucht.
Die Untersuchungen aller Katalysatoren wurden in einer Durchflussapparatur im
LabormaBstab durchgefiihrt, in der Leerrohrgeschwindigkeiten von 2 bis 8 cm's”
realisierbar sind. Die Ergebnisse zeigten deutlich, dass ab einer charakteristischen
Dimension der Vollkontakte die Reaktion durch den inneren Stofftransport gehemmt
wird. Dies bedeutet, dass bei beschichteten Tragern die Ausdehnung der Schicht eine
bestimmte Abmessung nicht iiberschreiten sollte. Sie sollte beispielsweise bei hoch
aktiven FSP-Katalysatoren deutlich kleiner als 25 um sein. Zusitzlich muss der Trager
die Reaktionswirme gut abfiihren, was nach den Ergebnissen der Simulationsrechnung
bei den Schwidmmen der Fall sein sollte.
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Die verschiedenen Tragerstrukturen (Kugeln, Schwidmme) wurden durch
Tauchbeschichtung mit denen in Losung suspendierten V,0s/TiO,-Nanoparitkeln
beladen. Dabei war bei der Beschichtung der Schwidmme zu beachten, dass Fenster
und Zellen im Inneren nicht verschlossen wurden. Dies wére unter Verwendung der
konventionell priparierten Komponente aufwendig gewesen, da in zwei Schritten
vorgegangen werden miisste, indem zundchst das TiO, und anschlieBend das
Vanadium aufgebracht werden wiirde. Die Beladung von Schwammen mit V,05/T10,-
Nanopartikeln aus der Flammenspriihpyrolyse war dagegen in einem Schritt moglich.
Eine Verbesserung der Beschichtungsmethode in Kooperation mit der ETH Ziirich
fiihrte in letzterem Fall zu einer zusdtzlichen Vereinfachung. Der Schwamm, platziert
in dem Abgasstrom der Flamme, konnte direkt durch Abscheidung der
Mischoxidpartikel beladen werden. Deshalb wurden im weiteren Verlauf der Arbeit
Schwammkatalysatoren mit der Aktivkomponente aus der Flammenspriihpyrolyse
untersucht.

Zunichst konnte ausgeschlossen werden, dass die Struktur der Schwdmme unter den
vorliegenden Reaktionsbedingungen die Ergebnisse beeinflusst. Es wurde in einem 20
ppi Schwamm Pfropfenstromung nachgewiesen und gezeigt, dass eine Hemmung der
Reaktion durch &duBleren Stofftransport keine Rolle spielt. Bei der Messung an
Schwiammen aus Mullit und Aluminiumoxid wurde keine Abhédngigkeit vom Material
festgestellt. Die durch die ppi-Zahl charakterisierte Struktur der verschiedenen
Schwiamme zeigte ebenfalls keinen Einfluss. Mit steigender ppi-Zahl nahm allerdings
die Bedeutung der sorgfiltigen Einpassung des Schwammes in das Reaktionsrohr zu,
denn nur dadurch kann vermieden werden, dass ein Teil des Volumenstroms im
Randbereich des Katalysators als Bypass vorbeistromt.

Die in der Untersuchung eingesetzten Schwidmme wurden sowohl direkt als auch
durch Tauchbeschichtung (TI) mit FSP-Nanopartikeln beschichtet. Da die
Messergebnisse nicht von Material und Struktur des Schwammes abhidngen, konnte
der Einfluss der verschiedenen Priparationen direkt aufgezeigt werden. Die
Unterschiede liegen zunidchst in der Porositit der abgeschiedenen Schicht, dem
mittleren Porendurchmesser und der Verteilung der Partikel auf der Triageroberfldche.
Bei TI-Schichten mit weniger als 2,9 um Schichtdicke wurden die gleichen Ergebnisse
erhalten wie an direkt beschichteten Schwammen. Wird allerdings die TI-Schicht
grofer als 2,9 um, kommt es zu verdnderten Selektivititswerten aufgrund interner
Stofftransporteinfliisse. Bei den direkt beschichteten Kontakten konnte aufgrund der
hohen Porositit auch bei ausgedehnteren Schichten eine Hemmung durch inneren
Stofftransport ausgeschlossen werden. Allerdings fiihrte der in der hochpordsen
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Schicht limitierte Warmetransport zu einer hoheren Temperatur und dadurch zu einer
erhohten Aktivitdt im Vergleich zu diinneren Schichten.

Am Beispiel der durch FSP direkt beschichteten Schwamme wurde das neuartige
Katalysatorsystem eingehender untersucht und der Bereich der Versuchparameter
erweitert, um mogliche Verbesserungen aufzeigen zu konnen. Bei den FSP-
Katalysatoren handelt es sich um sehr aktive Kontakte. Die starke
Temperaturabhingigkeit der Abreaktion von o0-Xylol wird durch eine
Aktivierungsenergie von 167 kJ'mol™ ausgedriickt. Allerdings wirkt sich die Anderung
der Reaktionstemperatur nur auf den erzielten Umsatz, nicht aber auf den Wert der
Selektivitdt zu PSA aus, die bei hohen Umsétzen bei ungefahr 67 % stagniert. Die
Variation des Vanadiumgehaltes der aktiven Komponente brachte keine wesentliche
Verbesserung. Bei 20 Gew. % V,0s waren Aktivitit und Selektivitdt im mittleren
Umsatzbereichen geringer als bei 7 oder 10 Gew. %. Eine Anderung der
Priaparationsbedingungen fiithrte dazu, dass bei Umsédtzen um 50 % die Selektivitit zu
PSA um 15 % gesteigert werden konnte, ohne allerdings den oben genannten
Grenzwert bei hohen Umsétzen zu lbertreffen. Dieses Ergebnis konnte durch den
Einfluss verschiedenartiger Vanadiumspezies, die sich auf der Titandioxidoberfliche
ausbilden, erklart werden.

Unabhingig von der Herstellungsmethode wurde bei gleicher BET-Oberfldache eine
hohere PSA-Selektivitit im mittleren Umsatzbereich erzielt, wenn der Katalysator nur
monomere und amorphe Vanadiumspezies enthielt. Kristalline Spezies in Form von
V,0s-Kristallen dagegen verringern die PSA-Selektivitit. Zusdtzlich nimmt die
Selektivitit zu PSA mit steigender BET-Oberfliche sowohl an kristallinen als auch
amorphen Vanadiumspezies ab.

Ein wichtiges Ergebnis fiir spitere Anwendungen ist nun, dass bei hohen Umsitzen an
allen Katalysatoren die gleichen Selektivititen zu PSA erreicht wurden. Die Aktivitét
der einzelnen Katalysatoren war hingegen von der in der Prédpdration erreichten
spezifischen Oberfliche abhédngig und konnte eindeutig linear mit den BET-
Messwerten korreliert werden, unabhédngig von der Herstellungsmethode und/oder den
Vanadiumspezies.

Die Raum-Zeit-Ausbeute ist ein Mal} fiir die Leistungsfahigkeit eines Reaktors, die
durch das Zusammenwirken von Selektivitit und Aktivitdit bestimmt wird. An
beschichteten Schwidmmen konnte die Raum-Zeit-Ausbeute gegeniiber einer
Schiittung aus kugelformigen Schalenkontakten von 6 mm Durchmesser um den
Faktor 1,5 gesteigert werden.
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In der vorliegenden Arbeit konnte somit durch theoretische und experimentelle
Ergebnisse eindeutig gezeigt werden, dass bei stark exothermen Reaktionen
keramische Schwimme als Katalysatortriger ein hohes Potential besitzen. Im
Vergleich zu einer konventionellen Schiittung aus 6 mm Kugeln besitzen die
Schwamme einen geringeren Druckverlust und eine hohere volumenspezifische
Oberflache. Dadurch kann bei gleicher Schichtdicke an Aktivkomponente die Raum-
Zeit-Ausbeute wesentlich gesteigert werden. Zusitzlich kann mit Schwiammen die
Reaktionswirme effektiver aus dem Reaktorinneren abgefiihrt werden. Um ihre guten
Eigenschaften zu nutzen ist es notwendig, die Schwidmme genau in das Reaktorrohr
einzupassen. Es ist offen, ob dies durch die Einbettung in ein gut wérmeleitendes
Material oder durch die Verwendung von Materialien mit passendem
Wirmeausdehnungskoeffizienten gelingt. Zudem ist es denkbar, die Wérmeleitung
durch den Einsatz von metallischen Schwdammen weiter zu erhdhen.

Die guten Wiarmetransporteigenschaften der Schwiamme machen es moglich, einen
sehr aktiven Katalysator einzusetzen, wie er in der Form der V,05/Ti0,-Nanoparitkeln
aus der Flammenspriihpyrolyse vorgestellt wurde. Die hohe Aktivitit gekoppelt mit
der durch den geringen Druckabfall moglichen Steigerung des Volumenstroms sollte
so zu einer enormen Zunahme der Raum-Zeit-Ausbeute des Produktes PSA fiihren.

Zur Verfeinerung der Simulation und Bestitigung der bislang erzielten Ergebnisse
muss die Kinetik des Reaktionsablaufs genauer untersucht werden. In einem
Folgeprojekt ist vorgesehen, die katalysatorbeschichteten Schwidmme im
TechnikumsmaBstab unter anndhernd industriellen Bedingungen zu untersuchen.
Angedacht sind dabei Leerrohrgeschwindigkeiten von 1-2 m's™ unter polytropen
Reaktionsbedingungen in einem Rohrreaktor mit einer Lange von 1500 mm und einem
Innendurchmesser von 20 mm. Es wird erwartet, dass durch diese Messungen der
qualitativ aufgezeigte Vorteil des Einsatzes von Schwidmmen quantifiziert werden
kann.
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Kapitel 7

Summary

This study aims at the investigation of open-cell ceramic foams as catalyst carriers in
the partial oxidation of o-xylene to phthalic anhydride (PA). This reaction is highly
exothermic (AH = 1100 kJ/mol), and the adiabatic temperature rise at typical process
conditions amounts to 900 K. On the industrial scale, the process is carried out in
cooled multi-tube fixed bed reactors in a temperature range from 350 to 390 K. The
catalyst bed consists of ceramic spheres or Raschig rings coated with a thin layer of
V,05/Ti0, catalyst. The catalyst is irreversibly damaged, if the process temperature
exceeds 500 K. In addition, the high reaction rates require the adjustment of short
contact times. Hence, the severity of PA reactor operation is strongly limited by the
efficiency of heat removal and the pressure drop. It is known that the pressure drop
over open-cell solid foams is considerably lower than over beds of particles. In
addition, some recent literature data indicate that heat transfer in foams is strongly
improved as compared to particle beds or honeycombs. This is ascribed to (a) heat
conduction in the continuous strut network, (b) a high portion of turbulent flow
enhancing convective heat transfer, and (c) a considerable contribution of radiation at
elevated temperatures. This study focused on a selection of ceramic foams with
moderate heat conductivity because other materials were not available. In the
theoretical part, it is evaluated whether the operational severity of an industrial PA
reactor could be increased, if the conventional catalytic particle bed would be replaced
by a foam packing. In the experimental part, a novel method for the catalytic coating
of carriers is introduced. Furthermore, catalytic foam packings are tested in a
laboratory reactor and compared with conventional fixed beds to demonstrate the
applicability of foams in the conversion of o-xylene to PA.

The theoretical part comprised the development of one- and two-dimensional models
for a PA reactor of industrial dimensions with the software Matlab. The virtual reactor
was charged either with a bed of spherical egg-shell catalyst, or with a foam packing
coated with the same total mass of V,0s/TiO, catalyst. To compare the performances
of these fixed beds, numerical simulations of stationary operation were carried out at
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various conditions. Important criteria were the local excess temperature (hot spot) and
the space-time yield. The computation revealed that the axial and radial temperature
distribution within foams is considerable flatter than in particle beds.

Due to the better heat removal, the reaction conditions in a reactor with foam packing
can be adjusted to higher severity without reaching the critical “hot spot”-temperature
at which the catalyst would be damaged. For instance, by raising the inlet
concentration of o-xylene and the temperature of the cooling medium, the space-time
yield of PA can be doubled. Furthermore, the diameter of the cooled reactor tubes can
be increased (by a factor of almost 3), and their number in the multi-tubular reactor
can be reduced. The latter means would significantly lower the operation and
equipment costs.

It should be noticed that the simulations assume a perfect, gapless fit of the foam
pieces in the reactor. This is a requirement to benefit from the good heat transfer
properties of foams which, however, might be difficult to realise on an industrial scale.
Furthermore, the 1D and 2D models of the reactor loaded with foams contain some
uncertainties because correlations for the transfer of heat, mass and momentum in
foams are missing, or they have been developed only for a very specific foam type.
The 2D model is even less reliable because there are exists no description of the radial
porosity distribution to calculate the velocity profile. Here, the porosity distribution of
a bed of spheres was used for foams as well. Nevertheless, the simulation shows clear
trends and indicates that foams as catalyst supports allow for safer reactor operation
and increased space time yield in the partial oxidation of o-xylene.

As a consequence of the theoretical parameter study, experiments on foams as catalyst
supports were conducted. First, a suitable preparation method was required for the
coating with the active component, i.e. titanium dioxide of anatas type covered with
vanadium pentoxide. For this purpose, a conventional recipe and, as a novel method,
the flame spray pyrolysis (FSP) was applied.

The conventional method comprised impregnation of powdery titanium dioxide with
vanadate solution, drying and subsequent calcination. In the process of flame spray
pyrolysis, droplets of dissolved metal organic precursors of TiO, and V,Os5 were
sprayed into a flame, where they incinerate and form V,0s/Ti10, nanoparticles. This
method was developed in cooperation with the group of Professor Pratsinis at the ETH
Zurich (Particle Technology Laboratory, Institute of Process Engineering, and
Department of Mechanical And Process Engineering). With both coating methods,
high specific surfaces (BET-surface) of the active component can be achieved.

All catalytic tests were done with a laboratory plant in which superficial velocities of 2
to 8 cms” could be realised. At first, both catalyst types mentioned above were
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applied as compacted pellets of different sizes in order to investigate possible mass
transfer limitations. The results show that on coated supports the thickness of the
active material should not exceed a certain limit. With a highly active catalyst, the
layer thickness should be thinner than 25 pm.

Different support structures (spheres, foams) were coated by wash coating with
V,05/Ti0O,-nanoparticles suspended in liquid. In addition, coating of foams was
possible directly in one step by flame spray pyrolysis. To do so, the foam was mounted
in the exhaust stream of the flame, and the nanoparticles were directly deposited on the
foam surface.

In the first stage of the experimental work, several checks were carried out to exclude
disturbing side-effects. Using a 20 ppi foam, plug flow behaviour was verified, and
external mass transfer resistances could be excluded. The comparison of catalytically
coated mullite and alumina foams showed no effect of the support material.
Furthermore, the ppi number, characterizing the pore density in foams, delivered no
influence. This was expected because the laboratory reactor was run at (almost)
isothermal conditions. In a polytropic industrial reactor, porosity and pore density
should have a pronounced effect on the effective heat transfer. The effect of a gap
between foam packing and reactor wall was also investigated. . Indeed with increasing
ppi number the importance of an exact fit of the structure into the tube raises.
Otherwise a part of the flow rate passes the gap between the foam and the reactor wall
and get no contact with the catalyst.

The foams used in further investigations were coated by wash coating (TI) or directly
by means of FSP. The influence of the preparation method could be evaluated because,
as mentioned above, the measurements were independent on material and structure.
The different preparation methods resulted in different product properties, i.e.
porosities of the layers, average pore diameters and distribution of the particles on the
support surface. With respect to catalysis, the same performances were achieved with
TI-layers and directly coated foams as long as the layer thickness was less than 2,9
um. Thicker coatings of the TI-layer, which is more compact than a FSP-layer, yield a
modified selectivity to PA because of internal mass transfer limitation. Over foams
with directly coated FSP-layers, internal mass transfer resistances could be excluded
also for more expanded thicknesses. However, the high porosity of the directly
deposited FSP-layers is also a disadvantage in that heat transfer from the layer to the
support is restricted.

The novel, directly coated FSP catalysts were investigated in more detail. The test
parameters were expanded to point out possible improvements. The FSP catalysts are
highly active and exhibit a strong temperature dependency as indicated by the huge
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activation energy (167 kJ'mol™) for the reaction of o-xylene. However, the change of
the reaction temperature only influences the achievable conversion, but not the
selectivity to PA, which is constant (67 %) at high conversions. The variation of the
amount of V,0s showed no significant effect. Activity and selectivity in mean
conversion regions were lower over catalysts with 20 wt. % of V,0s than with 7 or 10
wt. % of V,0s. The change in the preparation conditions (flame settings, concentration
of the metal oxide in the precursor) lead to 15 % higher selectivity to PA at 50 %
conversion. The selectivity at nearly full conversion did not increase. This result could
be explained by the influence of different vanadium species, which are formed on the
titanium surface. Monomeric and amorphous vanadium species are a prerequisite for
high PA-selectivities. The presence of crystalline species, i.e. the V,0Os-cristals,
reduces the PA-selectivity. The activity of the catalysts correlates linearly with the
BET-surface and is not affected by the preparation method and/or the vanadium
species. On the other hand, increasing BET surface areas have a detrimental effect on
the selectivity to PA.

The space-time yield is a measure for the effectiveness of a reactor, taking into
account selectivity, activity and long-term stability of the catalyst load. Compared to a
bed of spheres, the space-time-yield of coated foams is 50 % higher.

In the present study, theoretical and experimental results explicitly showed that
ceramic foams offer a high potential as catalyst supports in exothermic reactions. At
comparable specific surface area, foams offer a smaller pressure drop than a
conventional fixed bed with spheres. Additionally, the heat removal from the centre of
the reactor is more effective with foams. This effect could be further increased by
using metallic foams with higher thermal conductivity. Both, the low pressure drop
and the improved heat transfer allow for safe reactor operation at higher severity and
provide several options to increase the space time yield. As shown by reactor
simulation, these options are processing at higher feed concentrations and higher
coolant temperature. In addition, it is possible to use a highly active catalyst, for
instance, V,0s/T10,-nanoparticles produced by flame spray pyrolysis, and to increase
the flow rate accordingly.

In order to benefit from the good material properties, the foams need to fit exactly into
the reactor tube. This can be realised by wrapping the foams with a tape with good
heat conductivity, or by use of materials with suitable coefficient of thermal
expansion.

Future work should be devoted to the refinement and validation of the reactor
simulation. For this purpose, transport correlations for foams need to be developed and
implemented. Furthermore, the kinetics of the reaction has to be investigated in more
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detail. It is scheduled to carry out kinetic studies with a pilot plant at almost industrial
conditions. Using a polytropic reactor of 1500 mm length and with an inner diameter
of 20 mm, superficial velocities of 1-2 m's™ should be realised. It is expected that the
measurements will support quantitatively the advantages of foams which were shown
in a more qualitative manner so far.
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Anhang

Teil A — Experimenteller Teil

A.1 Eigenschaften verwendeter Materialien

Fiir die Durchfiihrung dieser Arbeit wurde eine Vielzahl unterschiedlicher Materialien
verwendet. Die Eigenschaften der Wichtigsten sind in Tab. A.1-1 aufgefiihrt.

Tab. A.1-1: Figenschaften der verwendeten Materialien

Wirmeleitfahigkeit '  Feststoffdichte”

Material Anteil Al,O3 in %

inWm"' K" ing cm®

Mullit (Vesuvius)

: 2-15[1 2,95 60-80
(AlS[(0,0H,F)|(S1,A))Ouls) ]
Al,O3 (Vesuvius) 16-28 [1] 3,98 95
Glasfaserband (Horst) 0,09 (geschatzt) - -
Luft (350°C) 0,047 [2] - -
Steatit (Ceramtec) 25
(Mg3Si;sO10(0OH),) ’
Al,O; (Ceramtec) 16-28 [1] 3,98 92

"' Wirmeleitfahigkeit des reinen Materials, > bestimmt iiber Quecksilberporosimetrie und iiberpriift mit
Helium-Pyknometrie (IKM Teilprojekt 7 der FOR 583)

Tab. A.1-2: Schwammeigenschaften

. Porostat SETL ransr SeF olmer

Material |z°:h| in % P in % durchmesser messer t Opberfléche
(epackung) (Eqes) dr in pm in um S, inm™

Mullit 10ppi oo - 1997 1034 826
Mullit 20 ppi 0,73 0,78 1187 590 1409
Mullit 30 ppi 0,75 0,79 930 393 1822
Mullit 45 ppi 0,80 0,85 638 230 2776
AlLO; 20 ppi 0,74 0,8 1192 418 1527

! Bestimmt iiber Quecksilberporosimetrie, > Bestimmt iiber Lichtmikroskopische Auswertung,

3 Berechnet nach Gleichung 2.1-2 in Kapitel 2.1
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A.2 Abschatzungen zum Reaktor und zur Kinetik

A.2.1 Berechnung der Bodensteinzahl

Zur Charakterisierung der Verweilzeitverteilung in einem realen Stromungsreaktor
wird die Bodensteinzahl herangezogen. Mit der Bodensteinzahl wird die axiale
Dispersion abgeschitzt. Mit steigender Bodensteinzahl wird die Verweilzeitverteilung
enger und ndhert sich der Kolbenstromung an. Die axiale Dispersion kann mit Bo>100
vernachléssigt werden. Die Bodensteinzahl ist folgendermallen definiert:

B():uO.L
D

ax

A.2-1

mit L, Lénge des Katalysatorbettes in m
Uy Leerrohrgeschwindigkeit in m's™
D, axialer Dispersionskoeffizient in m?>s!

Um den axialen Dispersionskoeffizienten bestimmen zu konnen, wird die Pecletzahl
herangezogen. Fiir Gasstromungen durch ein Festbett berechnet sich die Pecletzahl fiir
0,008 < Re, <400 und 0,28 < Sc < 2,2 folgendermaflen:

_uy-d,

Pe, . =~ A2-2

ax

Damit ergibt sich flir die Bodensteinzahl:
L

Bo=Pe,, = A2-3
“d
p
mit:
1 0,3 0,5
= +
Pe,, Re,Sc ;. 3.8 A.2-4
Re,-Sc
u,d,
Re, = > A.2-5
1%
Sc=— A.2-6
D]2

mit  d, Partikeldurchmesser in m
Sc Schmidtzahl
1% kinematische Viskositit in m*s™
D;> Dbindrer Diffusionskoeffizient in m?>s™!
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Tab. A.2-1: Berechnung der Bodensteinzahl fiir den maximalen und minimalen Volumenstrom

v, in mL'min™

dpinm _ : Linm Rep Pep,ax Bo
(upincm's™)

0,2107 600 (7,9) 5.10-2 0,28 1,72 430

0,2107 120 (1,6) 5.10-2 0,06 0,39 100

A.2.2 Mears-Kriterium

Als weiteres Kriterium zur Abschiatzung der axialen Dispersion in Festbetten kann das
Mears-Kriterium [3] eingesetzt werden. In diesem Kriterium wird die Reaktion iiber
den Umsatz beriicksichtigt. Ein Einfluss der axiale Dispersion auf die katalytischen
Ergebnisse kann vernachldssigt werden, wenn gilt (Gl. A.2-7):

> In
d, ~Pe, 1-X A2-7
lmzfs_edlte rechteSeite
mit: L Hohe Katalysatorbett in m
dp PartikelgroBe in m
n Reaktionsordnung, hier Annahme: Reaktion 1. Ordnung
Pe,, 4 axiale Pecletzahl, Berechnung siche Gl. A.2-11
X Umsatz an o-Xylol

Die Ergebnisse der Abschitzung bei 90 % Umsatz sind in Tab. A.2-2 dargestellt.

Tab. A.2-2: Abschiitzung der axialen Dispersion mit dem Mears-Kriterium, 20 ppi Schwamm gefiillt
mit SiC-Partikeln

v, in mL'min™ _ _ _
Linke Seite Rechte Seite

(Strémungsgeschwindigkeit bei Reaktionsbed. in cm's™)

600 (7,9) 250 23
120 (1,6) 250 98

Das Verhéltnis aus /./d, der linken Seite ist deutlich groer als der Term der rechten
Seite. Nach dem Mears-Kriterium ist kein Einfluss der axialen Dispersion auf die
katalytischen Eigenschaften bei einem 5 cm langen Katalysatorbett, das aus einem mit
0,2 mm grofen Partikel gefiillten Schwamm besteht, zu erwarten.
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A.2.3 AuBerer Stofftransport

Der duflere Stofftransport kann iiber das so genannte Filmmodell abgeschitzt werden.
Dabei wird vorausgesetzt, dass innerhalb einer Grenzschicht um ein
Katalysatorpartikel ein lineares Konzentrationsgefélle herrscht. Im Kernvolumen der
Gasphase aullerhalb des Filmes wird eine ideale Durchmischung angenommen, in der
keine Konzentrationsgradienten vorliegen.

Zur Abschitzung des Konzentrationsgradienten vom Inneren der Gasphase c; . zu
der Phasengrenzfliche/Gasphase c; s wird eine Bilanz im stationdren Zustand um das
Katalysatorpartikel gemacht. Im stationdren Zustand muss gelten, dass die
Geschwindigkeit der Abreaktion des Eduktes und sein Ubergang aus der Gasphase
durch die Grenzschicht an die Katalysatoroberfldche gleich sind.

ky Ps Copur =BSy (Cip —Cis ) A.2-8

mit  k, Geschwindigkeitskonstante der Abreaktion von o-Xylol in m*kg™'s™
(Annahme einer Reaktion 1. Ordnung)
p Stoffiibergangskoeffizient in ms™
S, volumenspezifische Oberflidche in mz'm'sReaktor
POs Schiittdichte in kg AK'm’3 Reaktor
c;s  Konzentration von 1 (0-Xylol) an der Katalysatoroberfldche in molm™
cimax  Konzentration von i (0-Xylol) im Kern der Gasphase in mol'm™

Der Stoffiibergangskoeftizient f berechnet sich aus der Sherwoodzahl S% fiir Partikel
und Schwiamme nach den Gleichungen A.2-9 in Tab. A.2-3 folgendermalien.

Tab. A.2-3: Berechnung des Stoffiibergangskoeffizienten b mit den Gleichungen A.2-9
Partikel Schwamme Nr.
(nach Perry's Handbook [4]) (Richardson et al. [5])
p=Sh-D,-S, A
Sh=10,828-Re}”- Sc'’ Sh = %-Reg’fg“- Sc'’? B
£
Rey =— " _mits =2 (1-¢) Re, =0 mit s, =+¢ c
v-091-S, d, .S, d,
v
Sc=— D
D12

mit  Sh Sherwood-Zahl
D,, Dbinirer Diffusionskoeffizient in m*s™
Res, Reynoldszahl, definiert {iber die volumenspezifische Oberfliache
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Sc Schmidt-Zahl

d,  Partikeldurchmesser/Fensterdurchmesser in m

£ Bettporositit

Uy Leerrohrgeschwindigkeit bei Reaktionsbedingungen in m's™
1% kinematische Viskositit in m*s™

Der dimensionslose Konzentrationsgradient, der sich durch Umstellen der Gleichung

A.2-8 ergibt (Sieche GlL.A.2-10) stellt ein MalBl fiir den Einfluss des &duferen

Stofftransports dar.

(Cipur = Cis) _ Ac, _ k, - Ps
€ bulk ¢ B-Sy

Eine Hemmung der Reaktion durch &uBleren Stofftransport kann vernachlassigt

A.2-10

werden, wenn das Verhiltnis der Konzentrationen deutlich kleiner als eins ist.
Abgeschitzt wurde das Verhiltnis fiir die Messungen mit Splitpartikeln, mit Kugeln
und mit 20 ppi Mullit Schwimmen.

Die Splitpartikel wurden im Reaktor mit feinen SiC Partikeln umlagert, zum einen mit
SiC-Partikeln der GréBe 0,2 mm fiir die Splitfraktionen 0,05-0,14, 0,14-0,2 und 0,22-
0,5 und zum anderen mit 1 mm groflen SiC-Partikeln im Fall der Splitfraktion 0,8-1
mm. Da die SiC-Partikel, das Stromungsverhalten im Reaktor bestimmen, wurden die
Abmessungen fiir die Abschitzung des Stoffiibertragungskoeffizienten 3 gewéhlt.

Zur Abschétzung des dueren Stoffiibergangs, wurde die Kugelschiittung aus 3 mm
Kugeln, die durch Tauchbeschichtung beschichtet wurden (K S 3mm 53 10 55 FSP
dip 1) gewihlt.

Anhand eines tauchbeschichteten 20 ppi Mullit-Schwammes (S M 20ppi 53 10 55
FSP dip 2), wurde exemplarisch der duBBere Stofftransport an Schwédmmen untersucht.
Die Abschitzung des FEinflusses des &dulleren Stofftransports wurde anhand der
Reaktion des Eduktes bei 370 °C durchgefiihrt. Tab. A.2-4 zeigt die Ergebnisse der
Abschitzung. Bei allen verwendeten Aktivkomponenten und Katalysatortragern, ist
der Einfluss zu vernachldssigen, bis auf bei dem FSP-Katalysator der als Vollkontakt
in einer Fraktionsgrof3e von 0,8-1 mm vorliegt. Die Abschidtzung mit einem Wert von
0,51 weist auf einen deutlichen Einfluss des dulleren Stofftransports auf die Reaktion
hin.
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Tab. A.2-4: Berechnung zum Einfluss des dufseren Stofftransportes im schlechtesten Fall

Abk. Einheit 1 2 3 4 5 6 7 8 9
Tr K 643
y/ bar 1,5
Vv | mLmin® 200
Viuft m?s” 3,9910°
D, m?s™ 1,9110°
Sc - 2,09
£ - 0,43 0,43 | 0,73
d, /10" | m
(fir Sh) 2 10 2 10 30 | 11,98
Re/107 | - 4,03 20,2 4,03 20,2 | 60,5 | 253
Sh/107" | - 2,19 4,83 2,19 4,83 | 827 | 1,70
L1107 | ms’ 8,44 3,32 8,44 3,32 | 1,90 | 8,51
d,10* | m
(fiir A< ) 17 | 36 | 90 | 095 | 17 | 36 | 90 20 | 11,98
ci
Ds kgm 669 978 6,52 | 594
S,/10° | m?m? 21,2 | 100 | 40 | 379 | 21,2 | 10,0 | 4,0 1,2 1,4
Ky m*kg™'s” | 0,131 | 0,166 | 0,101 | 0,016 | 0,015 | 0,013 | 0,013 | 0,198 | 0,133
ﬁ -
. 0,05 | 0,15 | 0,51 | 0,005 | 0,009 | 0,02 | 0,09 | 0,06 | 0,07
1:  Split0,15-0,290 10 55 FSP 6:  Split 0,22-0,5 10_7 konv
2:  Split0,22-0,590 10 55 FSP 7 Split 0,8-1,0 10_7 konv
3:  Split0,8-1,090 10 55 FSP 8: K S3mm53 10 55FSPdip 1
4: Split 0,05-0,15 10_7 konv 9: S M 20ppi 53 10 55 FSP dip
5: Split 0,15-0,2 10_7 konv
mit 7  Reaktortemperatur in K
P Reaktordruck in bar
Vv  Volumenstrom bei Normbedingungen in mL'min™
Py Dichte von Luft in kgm'3

A.2.4 Innerer Stofftransport

Der Einfluss des inneren Stofftransports auf die chemische Reaktion kann iiber den

Porennutzungsgrad m abgeschitzt werden. Da dieser nicht direkt aus messbaren
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GroBen zugénglich ist, ist es zweckméBig ihn tiber die Weisz-Zahl Wz zu bestimmen
[6]. Fir eine Reaktion erster Ordnung, ohne einen Einfluss des dulleren
Stofftransportes, gilt:

8P, my 6

._._:—-km_ = -tanh A2'11
Dy e Vi D P =@ ®

Wz

eff

mit o0 Schichtdicke bzw. charakteristische Lange mit d,/6 in m
D, effektiver Diffusionskoeffizient in m*s™
T Reaktionsgeschwindigkeit der Abreaktion von o-Xylol in mol'kg™s™
myx Masse Aktivkomponente in kg
Vi, Volumen der Aktivkomponente in m’
pux  Dichte der Aktivkomponente in kgAK'm'3 AK
) Thiele-Modul

Nach dem Weisz-Prater-Kriterium gilt fiir eine Reaktion erster Ordnung, dass mit
einer Weisz-Zahl kleiner als 0,6 eine interne Stofftransportlimitierung der Reaktion
ausgeschlossen werden kann. Zusétzlich kann mit Gleichung A.2-11 das Thiele Modul
bestimmt werden. Das Thiele Modul beschreibt auch das Verhiltnis von
Reaktionsgeschwindigkeit ohne Beeinflussung von Porendiffusion und diffusiven
Stofftransport in der Pore. Fiir Thiele Werte kleiner 0,3 bilden sich nur geringe
Konzentrationsgradienten im Korn aus und der Einfluss des inneren Stofftransports auf
die Reaktionskinetik, kann vernachldssigt werden.

Der Porennutzungsgrad 7, der definiert ist als der Quotient aus tatsdchlicher
Umsetzungsgeschwindigkeit 7, zur maximal moglichen Geschwindigkeit ohne
Stofftransport 7,,,,, l4sst sich aus dem Thiele-Modul bestimmen (Gl.A.2-12).

r, _ tanhg

rmax ¢

A.2-12

Bestimmung des effektiven Diffusionskoeffizienten
Der effektive Diffusionskoeffizient wird unter Beriicksichtigung der Porositit sowie
der komplexen Porenstruktur tiber folgende Gleichung abgeschitzt:

_p, .G A2-13

P

Dex‘i‘ i

mit: 7, = % (Bruggemann Gleichung) A.2-13-1
Ex
mit & Porositét der Katalysatorschicht
7, Tortuositit der Porenstruktur
Dp,,. Porendiffusionskoeffizient in m>s’!
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Der Porendiffusionskoeffizient wird tuber den bindren Diffusionskoeffizient
D> (Doxylol, stickstorf) Und dem Knudsen- Diffusionskoeffizient Dgyygsen Wie folgt
berechnet:

1 | |
_ N A2-14

D D o—Xylol ,Stickstoff

D

Pore Knudsen

Mit Hilfe der kinetischen Gastheorie, wird der Knudsen-Diffusionskoeffizient fiir eine
zylindrische Einzelpore berechnet:

d, |T
D =97. 2 |-&% -
Knudsen 2 M A2 15
mit  d, Porendurchmesser in m
Dxnudsen Knudsen-Diffusionskoeffizient in m*s™
Tx Reaktionstemperatur in K
M Molekulargewicht von o-Xylol in g'mol™

Der Porendurchmesser wurde iiber Stickstoff-Adsorptionsmessungen bestimmt.

Bestimmung der charakteristischen Linge 6
Zur Berechnung der Weisz-Zahl muss die charakteristische Lange bzw. Schichtdicke 6
bekannt sein. Im Fall der Splitfraktionen wurde der mittlere Durchmesser d, gewahlt

und tiber
dp
0= ? A.2-16

die charakteristische Lange bestimmt. Bei den beschichteten Trigern, wurde die
Schichtdicke iiber die volumenspezifische Oberfliche und der entsprechenden
Beladung wie folgt abgeschitzt:

5=—"Fs— A2-17
Pk Sy

Der Einfluss des inneren Stofftransports ist in den Tab. A.2-5 bis Tab. A.2-7 fiir
verschiedene Katalysatoren abgeschétzt.

Aus der Abschitzung in Tab. A.2-5 geht hervor, dass bereits bei der kleinsten Fraktion
der Partikel aus der Flammenspriihpyrolyse (0,15-0,2 mm) ein Einfluss des inneren
Stofftransports auf die Reaktion vorliegt. Bei dem Katalysator aus konventioneller
Rezeptur nimmt der Porennutzungsgrad erst ab einer PartikelgroBenfraktion von 0,8-1
mm deutlich ab und das Thiele- Modul deutlich zu. Ein Einfluss des inneren
Stofftransports auf die Reaktion kann bei dem konventionellen Katalysator, der eine
Oberfliche von 9m*g" besitzt, mit PartikelgroBen kleiner 0,8 mm ausgeschlossen
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werden (Tab. A.2-5). Wird allerdings die spezifische Oberfliche des eingesetzten
Titandioxids erhoht, nimmt der Einfluss des inneren Stofftransports auf die Reaktion
zu (Tab. A.2-6).

Tab. A.2-5: Einfluss des inneren Stofftransports bei der reinen Aktivkomponente

Abk. | Einheit 1 2 3 4 5 6 7
&k - 0,43
D, m?s™ 4,62107 5,9910"
Pak | kgm® 1110 1623
d, m 1,510-8 2,010°
5/107 | m 2,83 6,00 15,0 1,58 2,83 6,00 15,0
k., m*kg™s’ [ 0,131 | 0,166 |0,101 |0,016 |0,015 |[0,013 |0,013
Wz - 0,25 1,44 5,46 0,01 0,03 0,13 0,77
- 0,52 1,57 5,46 0,11 0,18 0,37 1,01
n % 92 58 18 99,6 99 96 76
Split 0,15-0,2 90_10_55 FSP Split 0,15-0,2 10_7 konv

AW N~

Tab. A.2-6: Einfluss des inneren Stoffiransports bei der reinen Aktivkomponente (Millennium TiO,:

Split 0,22-0,5 90 10 55 FSP
Split 0,8-1,0 90 10 55 FSP
Split 0,05-0,15 10_7 konv

Split 0,22-0,5 10_7 konv
Split 0,8-1,0 10_7 konv

PC50 und PC100)
Abk. Einheit 8 9
&k - 0,43
D,y m?s™ 531107 3,79107
PAK kgm 775 968
d, m 1,7510° 1,2110°
5/107° |m 6,00 2,83
k,, m*kg™"s™ 0,107 0,207
Wz - 0,56 0,42
- 0,83 0,70
n % 82 86

8:  Split0,22-0,5 4210 konv (PC50)
9:  Split0,15-0,2 69 10 konv (PC100)
10:  Split 0,22-0,5 69 10 konv (PC100)
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Tab. A.2-7: Einfluss des inneren Stofftransports; Trdgerstruktur mit einer diinnen Schicht aktivem

Katalysator beladen.
Abk. Einheit 11 12 13 14 15
&k - 0,29 0,93
D,y m?s™ 2,57107 4,0610°
PAK kgm™ 2520 272
Ds kgm? 6,52 5,94 10,48 2,56 6,00
Sy m?m™ 1136 1409
0 m 2,310° 1,710° 2,9510° 6,710° 15,610
ky, m¥kg™s™ 0,198 0,133 0,143 0,125 0,231
Wz - 0,01 0,004 0,01 0,0004 0,004
- 0,10 0,07 0,11 0,02 0,07
n % 99,7 99,8 99,6 99,9 99,8
11: K_S3mm 53 10 55 FSP dip 1
12: S M 20ppi 53_10 55 FSP dip
13: S M 20ppi 53 10 55 FSP dip 1
14: S M 20ppi H 53 _10_55 FSP
15: S M 20ppi H 53 10 55 FSP (doppelte Schicht)

In Tab. A.2-7 wird deutlich, dass bei den untersuchten beschichteten Trigern der
Einfluss des internen Stofftransports auf die Reaktion weitgehend nach den
berechneten GroBlen zu vernachléssigen ist. In den katalytischen Messungen wurde in
einer TI-Schicht trotz eines berechneten Wirkungsgrades von 99,3 % festgestellt, dass
ein Einfluss des inneren Stofftransports auf die Reaktion nicht ausgeschlossen werden
kann. Die hier vorgestellten Korrelationen zur Ermittlung der Stofftransporteinfliisse
stellen daher lediglich eine grobe Abschétzung dar.
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A.3 Herstellung/Untersuchung/Charakterisierung der

Katalysatoren

A.3.1 Temperaturprogramme zur Katalysatorkalzinierung

450°C, 60 min

1°C -min™’

25°C

1,5°C -min™

25°C

Abb. A.3-1: Kalzinierungsprogramm fiir die aus konventioneller Rezeptur hergestellten Vollkontakte

A.3.2 Versuchsbedingungen

Tab. A.3-1: Versuchsbedingungen

Bezeichnung

Versuch

Split 0,224-0,5 10_7 konv
Split 0,224-0,5 10_10 konv

Messung der reinen
Aktivkomponente: Partikel
konventionellen Katalysators
(Kapitel 5.1.1)

Split 0,05-0,15 10_7 konv,
Split 0,15-0,20 10_7 konv,
Split 0,22-0,50 10_7 konv,
Split 0,80-1,00 10_7 konv

Messung der reinen
Aktivkomponente: Partikel
konventionellen Katalysators
(Kapitel 5.1.1)

Split 0,15-0,2 90_10_55 FSP,
Split 0,224-0,5 90_10_55 FSP,
Split 0,8-1 90_10_55 FSP

Messung der reinen
Aktivkomponente: Partikel aus
Flammensprihpyrolyse (FSP)

(Kapitel 5.1.2)

Reaktions-
bedingungen
Ty in Xpin
°C Vol. %
370 0,5
370 0,5
370 0,5




164

Teil A.- Experimenteller Teil

Split 0,22-0,5 10_10 konv,

Vergleich zwischen Partikeln
konventionellem Katalysators

Split 0,15-0,2 69_10 konv (PC100), 370 0,5
. und aus der FSP
Split 0,22-0,5 42_10 konv (PC50) _
(Kapitel 5.1.3)

S M 20ppi H53 10 _55 FSP 123, Stromungseinflisse 370 0.5
S_M 20ppi 53_10_55 FSP dip (Kapitel 5.2.1) ’
S M 10/20/30/45ppi H90_10_55 Einfluss der Schwammestruktur 370 0.5

FSP (Kapitel 5.2.2) ’
S M 20ppi 53_10_55 FSP dip, Bypasseffekt 370 -
S_M 45ppi H90_10_55 FSP (Kapitel 5.2.3) ’
S M20ppiH90 10 55 FSP Einfluss des Materials 370 -
S_A 20 ppiH90_10_55FSP (Kapitel 5.2.4) ’
S M 20ppi H53 10 55 FSP, Vergleich von unterschiedlich
S M 20ppi 53 _10 55 FSP dip beschichteten Schwammen 370 0,5
(Kapitel 5.3.1)
S_M 20ppi H 53_10_55 FSP, _ _ _
. ] Einfluss der Schichtdicke
S_M 20ppi 53_10_55 FSP dip, _ 370 0,5
. . (Kapitel 5.3.1)
S_M 20ppi 53_10_55 FSP dip 1
Einfluss der
_ Reaktionsbedingungen: 365, 370,
S_M 20 ppiH90_10_55FSP 1 0,5
Temperatur 375, 380
(Kapitel 5.3.2)
Einfluss der
_ Reaktionsbedingungen:
S_M 20 ppiH90_10_55FSP 1 . 370, 380 0,5, 1
Konzentration
(Kapitel 5.3.2)
S_M 20ppi H90_7_55 FSP, . .
] Einfluss der Vanadiumgehalte
S M 20ppi H90 10, , 370 0,5
. (Kapitel 5.3.2)
S_M 20ppi H90_7_55 FSP
S_M 20 ppiH24_10_83 FSP, _ ,
] Einfluss der eingestellten
S_M 20 ppiH40_10_83 FSP, . .
] Produktionsbedingungen 370 0,5
S M 20 ppiH53 10 55 FSP, .
_ (Kapitel 5.3.2)
S M 20 ppiH90_10_55FSP
K_S 3mm 53_10_55 FSP dip 1,
K_S 3mm 53_10_55 FSP dip 2, Vergleich zwischen Kugeln und
K_S6mm 53 10 55 FSP dip, Schwammen 370 0,5
K_A 3mm 53_10_55 FSP dip, (Kapitel 5.4)

S_M 20ppi 53_10_55 FSP dip
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A.3.3 Verwendete Katalysatoren

Katalysatoren aus reiner Aktivkomponente

Konventioneller Katalysator

Tab. A.3-2: Eigenschaften und Bezeichnungen der Splitfraktionen von konventionellen Katalysatoren

Menge an
. . Gew. . Aktivkomponente
. FraktionsgroBe Oberflache .
Bezeichnung . % a4 im Reaktor
in mm inm“g
V,05 (Bettlange/umlagerte
PartikelgrofRe)
: 628 mg (8,5 cm /
Split 0,05-0,15 10_7 konv 0,05-0,15 7 9 .
SiC, d=0,2 mm)
. 695 mg (10 cm /
Split 0,15-0,2 10_7 konv 0,15-0,20 7 9 .
SiC, d=0,2 mm)
. 649 mg (9 cm/
Split 0,22-0,5 10_7 konv 0,22 - 0,50 7 9 .
SiC, d=0,2 mm)
_ 704 mg (10,5 cm /
Split 0,8-1 10_7 konv 0,80 -1,00 7 9 .
SiC, d=1 mm)
, 661 mg (9 cm/
Split 0,22-0,5 10_10 konv 0,22 - 0,50 10 9 .
SiC, d=0,2 mm)
Split 0,22-0,5 42_10 konv 50,4 mg (8,5cm/
0,22 - 0,50 10 42 ,
(PC50) SiC, d=0,2 mm)
Split 0,15-0,2 69_10 konv 35,4 mg (8,5cm/
0,15-0,20 10 69 .
(PC100) SiC, d=0,2 mm)

Flammenspriithpyrolyse Katalysator

Tab. A.3-3: Eigenschaften und Bezeichnung der

V,0s5/TiO-Nanopartikel aus FSP.

verwendeten Splitfraktionen hergestellt aus

Menge an Aktivkomponente
. FraktionsgroBe | Oberflache im Reaktor
Bezeichnung . a4
in mm in m~g’ (Bettlange/umlagerte
Partikelgrofe)
) 41,1 mg
Split 0,15-0,2 90_10_55 FSP 0,15-0,20 85 _
(10 cm / SiC, d=0,2 mm)
) 40,9 mg
Split 0,22-0,5 90_10_55 FSP 0,22 - 0,50 85 _
(10 cm / SiC, d=0,2 mm)
) 47,5 mg
Split 0,8-1 90_10_55 FSP 0,80 - 1,00 85 )
(10,5 cm/ SiC, d=1 mm)
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A.3.4 Nebenprodukte

Im Folgenden sind die Selektivititen zu den Nebenprodukten in Abhingigkeit des
Umsatzes fiir verschiedene Untersuchungen dargstellt. Die Selektivitit der restlichen
Produkte ist wie folgt definiert:

RS res=1-("Spsa-"Spa-"Sta)="Scort Scot" Smsa A.3-1



170 Teil A.- Experimenteller Teil

Zur Untersuchung des V,05/TiO, -Katalysators: Splitpartikel aus der
Flammenspruhpyrolyse
Splitfraktionen

A d, =0,15-0,20 mm L] d,=0,22-0,50 mm @ d,=0,80-1,00 mm

0,3 c 0,3 S
= &
9 02 & 0,2
g Aﬂ s
= A >
X A <
2 0,1 g N 2 0,1 AN 4,
(7] S0 U A (72} A,
® o oo J
DA @ U aA
O T T T T q 0 T T T T q
0O 02 04 06 08 1 O 02 04 06 08 1
Umsatz X, xyiol Umsatz X,.xyiol
0,6
E
0,5 - 8 8 o\
o &
0 04 N 0
20,3 -
>
X
© 0,2
Q
n
0,1
0 T T T T

0 02 04 06 08 1

Umsatz X, xy 10

Abb. A.3-1: Katalytischer Vergleich verschiedener Splitfraktionen (Split 0,15-0,2 90 10 55 FSP,
Split  0,224-0,5 90 10 55 FSP, Split 0,8-1 90 10 55 FSP) hergestellt aus Partikel der

Flammenspriihpyrolyse.
E: Selektivitit zu TA tiber Umsatz, F: Selektivitdat zu PA iiber Umsatz, G: Selektivitit der restlichen

Produkte iiber Umsatz
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Zum Vergleich konventionell hergestellter Splitpartikeln mit
Titandioxiden unterschiedlicher spezifischer Oberflachen

B Split konventionell 9 m2g-1 A Split konventionell PC50 42 m2g-'
/A Split konventionell PC100 69 m2.g-1

0,4 0,4
C D
< 0,3 - <03 -
4 P
i) A whd
© [1"]
whd i
S 0.2+ A S 02 -
£ L £
Q [ 2°
B 0,1 - ﬁﬁ& A 01 - Ad 4 A,
|
. M. " . .‘A
0 T T T T % 0 T T T T %
0O 02 04 06 08 1 O 02 04 06 08 1
Umsatz X,.xyi01 Umsatz X,.xyiol
0,6
E

0,5
?
&
2| e
= A
}g 0,3 1 ﬂ L mA
S 02 -
[
(/2]

0,1 1

0 T T T T

0 02 04 06 08 1

Umsatz Xo-XonI

Abb. A.3-2: Vergleich konventioneller Katalysatoren hergestellt mit Titandioxiden unterschiedlicher
spezifischer Oberflichen (Split 0,22-0,5 10 10 konv, Split 0,15-0,2 69 10 konv (PC100), Split 0,22-
0,542 _10 konv (PC50))

D: Selektivitit zu TA iiber Umsatz, E: Selektivitit zu PA iiber Umsatz, F: Selektivitiit der restlichen
Produkte iiber Umsatz.



172

Teil A.- Experimenteller Teil

Zum Bypasseffekt in einer Packung aus einem 45 ppi Schwamm

@ Ohne Randspalt

0,4
C
g 0,3 1
n
x o
T
> 0.2 A @
] A
o A ®
@ 0,1 A®
@
A A @
O T T T T .
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Abb. A.3-3: Untersuchung des Bypassverhaltens in einer Packung aus einem 45 ppi Schwamm.
(S M 45ppi 90 10 55 FSP) C: Selektivitdt zu TA iiber Umsatz, D: Selektivitit zu PA iiber Umsatz, E:

Selektivitdiit der restlichen Produkte iiber Umsatz
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Zur Untersuchung des Einflusses der Schichtdicke

/\ Tauchbeschichtung
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Abb. A.3-4: Untersuchung des FEinflusses der Schichtdicke auf Selektivitit und Umsatz an
tauchbeschichteten Schwimmen (S M 20ppi 53 10 55 FSP dip /1).
E: Selektivitit zu TA iiber Umsatz, F: Selektivitit zu PA iiber Umsatz, G: Selektivitdt der restlichen

Produkte iiber Umsatz
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Zur Untersuchung des Vanadiumeinflusses
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Abb. A.3-5: Einfluss des V,05-Gehaltes auf die katalytischen Eigenschaften
(S M 45ppi 90 10 55 FSP) C: Selektivitit zu TA iiber Umsatz, D: Selektivitit zu PA iiber Umsatz, E:

Selektivitdt der restlichen Produkte iiber Umsatz
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Zur Untersuchung des Einflusses der Metallkonzentration und der
eingestellten Praparationsbedingungen

A\ 1: 24 m2g-1; 8/3 Flamme, c,=3,4 mol/lL @ 2: 40 m2g-'; 8/3 Flamme, c¢,=0,67 mol/L

M 3:53 m2g-'; 5/5 Flamme, c,=3,4 mol/L <> 4:90 m2g-1; 5/5 Flamme, ¢,=0,67 mol/L
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Abb. A.3-6: Einfluss der Priparationsbedingungen auf die katalytischen Eigenschaften.
(1: S_M 20 ppi H24_10 83 FSP, 2: S_M 20 ppi H 40 _10_83 FSP, 3: S_M 20 ppi H 53_10_55 FSP,
4: S M 20 ppi H90 10 55 FSP)
C: Selektivitdit zu TA tiber Umsatz, D: Selektivitit zu PA tiber Umsatz, E: Selektivitdt der restlichen

Produkte iiber Umsatz
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Zum Vergleich zwischen Kugeln und Schwammen als Trager

A schwamm: Schichtdicke = 11,7pum @ 3mm Kugeln: Schichtdicke = 2,3 um
O 3 mm Kugeln: Schichtdicke = 0,6 pm
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Abb. A.3-7: Vergleich von Selektivitit und Umsatz an katalytisch beschichteten Mullitschwimmen
(S M 20ppi 53 10 55 FSP dip) und Schiittungen beschichteter Steatit-Kugeln (K S 3mm 53 10 55
FSPdip I, K S 3mm 53 10 55 FSP dip 2) in einem isothermen Rohrreaktor.

E: Selektivitit zu TA iiber Umsatz, F: Selektivitit zu PA iiber Umsatz, G: Selektivitdt der restlichen

Produkte iiber Umsatz
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A.3.5 Morphologie der FSP-Schicht

Abb. A.3-8: Durch die Beschichtung sich ausbildende Morphologie der FSP-Schicht auf einem 45
ppi Mullit Schwamm.

A.3.6 Porositaten

Bestimmung der Porositdten der Schwammstruktur:
Die Porositit der Schwammstruktur wurde mit Hilfe der Quecksilberporosimetrie
bestimmt (Kap. A.4.2).

m
_ Sch

pSchwamm - V — A3—2

Schwamm

Psch
gPackung = ] - s A3-3
p Steg

gges =]— pSchwamm A3—4

p fest
mit  Msmeamm Masse des Schwamms in kg

Vsehwamm Volumen des Schwamms iiber geometrische Abmessungen

ermittelt in m’
EPackung Packungsporositét (Leerraumporositét)
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PSteg Masse des Schwamms bezogen auf das Volumen, das die
Stege einnehmen in kg'm'3 (bulk density aus der Hg-Poro)

Eges Gesamtporositit (mit Beriicksichtigung der Porositit der
Keramik)

Plest Masse des Schwamms bezogen auf das Volumen, dass die

Keramik abziiglich des Keramikporositidt einnimmt (tatsdchliche
Feststoffdichte) in kgm™
(apparent density aus der Hg-Poro)

Bestimmung der Porositdt der TI-Schicht:
Zur Bestimmung der Porositit der TI-Schicht kam die Quecksilberporosimetrie zum
Einsatz (Kap. A.4.2).

Pk = a A3-5
g = 1-La A3-6
pfest
mit  myk Masse der Aktivkomponente in kg
Vix Volumen der Aktivkomponente in m’
Pest Masse der Aktivkomponente bezogen auf das Feststoffvolumen in
kgm™

(apparent density aus der Hg-Poro)
Ex Porositét des Katalysators

Porositdt der Partikel aus reiner Aktivkomponente:

Fiir die Vollkontakte wurden die Porosititen der jeweiligen Splitpartikel sowie deren
Dichte iiber Wiagung und Volumenmessung und mit Hilfe der Gleichungen aus [7]
bestimmt.

Bestimmung der Bettporositit £ [7]:

g I, & 1Y
=)+ |- ] —— -
£, ( D/d) 500{ ( D/d}} A3-7
mit:

2D/d,-0875
82 = o~ 1 A~ _gmin) A.3'8

3 D/d,—05
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£, =039%¢ =023 A3-9

Durch Wigung und der Volumenbestimmung, und der sich daraus ergebenden Dichte
des Bettes:

m
Ppen = VAK A.3-10

Bett

ergibt sich mit & die Korndichte der einzelnen Splitpartikeln, welche folgendermal3en
definiert ist:
My Ppe

pAK:E:]_E A3-11

Die Korndichte multipliziert mit dem Porenvolumen pro Masse Aktivkomponente (aus
der Stickstoffadsorption (BJH)) ergibt dann die Porositit des Katalysators e.

mit ¢ Bettporositit

D Durchmesser des Reaktorrohres in m

d,  Partikeldurchmesser in m

Prerr Bettdichte des Katalysators in kg'm'3

Veerr  Volumen das der Katalysator einnimmt in m’
pux  Dichte, des jeweiligen Splitpartikels in kgm™
Vi Volumen eines Splitpartikels in m’

Porositdt der direkt aus Flammenspriihpyrolyse hergestellten Schicht:

Ebenfalls durch Wagung einer gewissen Menge an Nanopartikel die ein bestimmtes
Volumen einnehmen konnte wie aus Gl. A.3-10 die Bettporositit bestimmt werden.
Mit einer Korndichte pgom des einzelnen Nanopartikel von 3820 kg'm™ (Angabe von
der ETH Ziirich) und Gl. A.3-10 ldsst sich die Porositit der Schicht wie folgt
berechnen:

£ =1 Lo A3-12
pKorn
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Tab. A.3-4: Zusammenstellung der Dichten und Porositditen der verschiedenen Katalysatoren

Katalysator Schichtdichte bzw. Porositat
Partikeldichte pax in ek
kgm™
TI- Schicht 2520 0,29
Partikel aus reiner AK
. _ A 1623 0,43
(konventioneller Katalysator mit 10 m~g™')
Partikel aus reiner AK
et aus et 775 0,43
(konventioneller Katalysator mit 50 m*g™ (PC50))
Partikel aus reiner AK
. , 0 968 0,43
(konventioneller Katalysator mit 92 m~g~ (PC100))
Partikel aus reiner AK
el aus el 1110 0,43

(aus FSP Nanopartikel mit 90 m*g™)
Schicht aus FSP-Partikeln PBett = 272 0,93




A.4 Analytik 181

A.4 Analytik

A.4.1 Gasanalyse
Auswertung der Stoffmengenstréme von CO, und CO

Zur Auswertung der Stoffmengenstrome von CO, und CO musste der
Gesamtvolumenstrom der durch das Infrarot-Spektrometer stromt bestimmt werden.
Dieser setzt sich bei Normbedingungen wie folgt zusammen:

Vges = VN2 + VOZ + VDmckhgﬁ + VSmn dart VOZ,verbraucht + VCO,gebil det + VCOZ,gebil det A4'1

mit  V, Volumenstrom der Komponente i im m*mol™

1

Der Stoffmengenstrom fiir die Reaktorbilanzen ergibt sich dann aus:

. ; Py
n=V, v -——— -

i ges m R . TN A.4 2
mit 7, Stoffmengenstrom in mol min” ; i= CO,:CO

Vi Messwertanzeige; Anteil CO,:CO in Vol. %
pv  Druck bei Normbedingungen in Pa
Ty  Temperatur bei Normbedingungen in Pa

Auswertung der Stoffmengenstrome aus der GC-Analyse

Die Gasanalyse erfolgte mit einem Gaschromatographen (Hewlett Packard GC 6890),
der mit einer Kapillarsdule, einem Flammenionisationsdetektor und einem
Split/Splitless Injektor ausgestattet war.

Ein Teil des Gesamtstroms aus der Anlage wurde {iber ein Nadelventil am GC vorbei
geleitet und der andere Teil zur Analyse dem Gaschromatographen (Hewlett Packard
GC 6890) zugefithrt. Der zu analysierende Gasstrom wird iiber ein
Probenschleifenventil (PS) (Valco, Typ C6WT) in eine Probenschleife (250 pL)
geleitet. Der Inhalt der Probenschleife wurde alle 20 min mit Helium (Air liquide, >
99,996%) als Tragergasstrom in die Sdaule (WCOT, Quarzglas VF-5ms) gespiilt. Die
einzelnen Komponenten des Gasstromes gelangen nach einer produktspezifischen
Retentionszeit aus der Sdule in den Flammenionisationsdetektor (FID) und wurden
dort in einem Gasgemisch aus H, (Air liquide, > 99,999%) und synthetischer Luft (Air
liquide, > 99,999%) verbrannt.
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Die Betriebsbedingungen, sowie das Ofenprogramm zur Trennung der Komponenten
sind in Tab. A.4-1 und Abb. A.4-1dargestellt.

Tab. A.4-1: Betriebsbedingungen des Gaschromatographen

Kapillarsaule

WCOT, Quarzglas VF-5ms
Lange: 30m
Aulendurchmesser: 0,45 mm
Innendurchmesser: 0,32 mm
Filmdicke: 0,25 mm

Detektor Flammenionisationsdetektor
Injektor-, Detektortemperatur 300°C, 350 °C
Saulenvordruck 0,68 bar
Temperatur Probenschleifenventil 260 °C
Volumen Probenschleife 250 pL

Gase
Splitverhéltnis 1:20

Tragegas

Helium: 2 mL/min

Detektorgase:

Wasserstoff: 30 mL/min
Luft: 400 mL/min
Makeup (Helium): 25 mL/min

200°C, 2 min

160°C, 1 min

100°C, 0.5 min 10°C min!

20°C min™'

60°C, 1 min

Abb. A.4-1: Temperaturprogramm des GC-Ofens zur Trennung der Komponenten

In dem Gaschromatograph wird auf der Sdule der zu analysierende Gasstrom in die

einzelnen Komponenten aufgetrennt. Diese Auftrennung ergibt ein Chromatogram, in

dem zur produktspezifischen Retentionszeit (,,Verweilzeit“ in der Séule) ein Peak

aufgezeichnet wird. Es gilt ein linearer Zusammenhang zwischen der Peakfldache F;

und der aufgegebenen Stoffmenge #;.
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A4-3

q; ist der absolute Proportionalitdtsfaktor der Spezies 1 und gibt die Empfindlichkeit
des Detektors beziiglich der Spezies 1 an. In dieser Arbeit wurde ein relativer
Proportionalititsfaktor oder auch Korrekturfaktor f; verwendet, der auf den Internen
Standart Ethan bezogen ist.

q;
f;‘,Ethan = l

Ethan

A.4-4

Werden nun die Peakflichen des Edukts bzw. der Produkte mit der des Ethans ins
Verhiltnis gesetzt ergibt sich folgender Zusammenhang.

Fonylol _ nonylol
- f;,Ethan

A.4-5
FEthan

nE than

Die Korrekturfaktoren f; der jeweiligen Spezies 1 werden liber ein Kalibrierung des
Gaschromatographen bestimmt und sind in Tab. A.4-2 aufgelistet.

Tab. A.4-2: Korrekturfaktoren

Korrekturfaktor f o-Xylol,Ethan fPSA,Ethan fi PA,Ethan f TA,Ethan fMSA, Ethan
Wert (neu ab Jan'06) 4,02 3,15 3,63 3,54 0,81
Wert (alt bis Jan'06) 3,92 2,90 3,63 3,53 0,81

Zur Kalibrierung wurden alle Produkte (PSA (Fluka, > 99 %), PA (Merck, > 98 %),
TA (Fluka, > 98 %)) mit 0-Xylol und Dodecan (Fluka, > 99,8 %)) in Aceton (Merck, >
99,8 %) gelost. Die jeweilige Losung wurde dann in einem bestimmten Volumen
direkt in den Injektor eingespritzt. Dodecan wurde in diesem Fall als Zwischenstandart
verwendet, d.h. aus der Kalibrierung folgten Korrekturfaktoren, die auf Dodecan
bezogen waren. Die Umrechnung von Dedecan auf Ethan erfolgte iiber eine Methode
nach Ackman [8, 9], nach der die Intensitit des FID-Signals in erster Linie von der
Struktur und der Anzahl an Kohlenstoffatomen der untersuchten Substanz abhingt.
Ein Molekiil besitzt danach eine relative molare Anzeigeempfindlichkeit (RMR), an
der jede funktionelle Gruppe des Molekiils mit einem bestimmten RMR-Inkrement
600, Ethan: 100) beteiligt ist. Die
Proportionalitédtsfaktoren von Dodecan auf Ethan ist in Formel A.4-6 dargestellt.

(Dodecan: Umrechnung  der
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RMRDUdecan qD()de('ay[ 600
- = = 6 = fDodecan,Ethan
RMRE”!W! thhan ]00

A.4-6

f — qi . qDod@can
i,Ethan —

Dodecan thhan

T— aus Kalibrierung

A.4.2 Ex-situ Charakterisierung der Katalysatoren

Temperatur-Programmierte Reduktion (TPR)

Mit Hilfe der Temperaturprogrammierten Reduktion (TPR) konnen die
Reduzierbarkeit einer Probe und der Oxidationszustand von Elementen wie z.B. von
Vanadiumoxid ermittelt werden.

Hierzu wurde ein Gemisch aus Wasserstoff und Argon iiber die Probe geleitet und bei
kontinuierlich steigender Temperatur der Verbrauch an Wasserstoff gemessen.

Zum Einsatz kam ein Gerédt von Micromeritics (Autochem II 2920) mit einem TCD-
Detektor. Vor den eigentlichen Messungen wurde die Probe in Sauerstoff bei 300°C
fiir 30 min oxidiert, um sicherzustellen, dass das Vanadium vollstindig oxidiert ist.
Wihrend der Messung wird ein Gasstrom aus 5 Vol. % Wasserstoff (H,, Air Liquide,
> 99,9 %) in Argon (Air Liquide, >99,999 %, 20 ml min™") iiber die Probe geleitet. Die
Temperatur wird, mit einer Aufheizrate von 10°C min™, von 50 auf 950°C erhéht.
Uber den TCD Detektors wird der Verbrauch an H, ermittelt. Wird die Signalstirke
des Detektors iiber der Temperatur aufgetragen, entsteht ein fiir die Probe signifikanter
Kurvenverlauf.

Die TPR Messungen wurden hier am Institut und in der Gruppe Professor Pratsinis an
der ETH Ziirich durchgefiihrt.

Ramanspektroskopie

Die Untersuchungen im Ramanspektrometer wurden an der ETH-Ziirich durchgefiihrt.
Die Raman Spektren wurden bei Raumtemperatur mit einem Renishaw InVia Reflex
Raman System, das mit einem 541 nm Dioden Laser (Ar-lonen Laser, 25 mW)
ausgestattet ist, aufgenommen. Die Leistung des Lasers betrug 0,1 %, um
sicherzustellen, dass keine thermische Verdnderung an der Probe durch die
Laseranregung stattfindet. Die Proben wurden mit einem Mikroskop (Leica,
magnification x50) fokussiert. Nach der Strahlenbeugung, wurde das Spektrum mit
einer CCD Kamera aufgenommen (1200 Linien pro Millimeter). Fiir das Spektrum im
Bereich 700-1100 cm™ wurden drei stationdre Messungen 30 sec lang bei 850 +/- 400
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cm’ gemacht. Im Bereich 100-1100 cm™ wurden erweiterte ,,Scans“ fiir 50 sec pro
Messung ausgefiihrt.

Stickstoffadsorptionsmessungen

Die spezifische Oberfliche der Katalysatoren wurde bestimmt {iber die Brunauer-
Emmet-Teller Methode (BET-Methode). Es wird bei 77 K eine Sorptions-Isotherme
aufgenommen, indem der Partialdruck eines Gases, hier Stickstoff (Air-Liquide, >
99,9 %), variiert und die dabei adsorbierte Stoffmenge gemessen wird. Die Messung
der Sorptionsisotherme erfolgte volumetrisch mit dem Gerdt Micromeritics A-SAP
2010. Vor der Messung wurde die Probe evakuiert (10 pumHg) und ausgeheizt (350
°C), um physisorbierte Fremdgase zu entfernen.

Ferner konnte aus der Auswertung iiber die BJH-Methode (Barrett, Joyner und
Halenda) die Porenradienverteilung ermittelt werden. Dazu wurde die Kelvin
Gleichung verwendet. Diese Berechnung umfasst die Annahme der schrittweisen
Entleerung der mit Kondensat (kondensiertes Adsorptiv) gefiillten Poren, gekoppelt an
eine Abnahme des relativen Drucks.

Rasterelektronenmikroskopie (REM)

Die Rasterelektronenmikroskopie-Autnhahmen (Zeiss DSM 940) wurden am
Laboratorium fiir Elektronenmikroskopie der Universitit Karlsruhe durchgefiihrt.

Quecksilberporosimetrie

Die Porenradienverteilung und vor allem die Porositit der Aktivkomponente und der
Schwammstruktur wurden tiber die Quecksilberporosimetrie (Hg-Poro) ermittelt. Zum
Einsatz kam das Gerdt Auto Pore III von Micromeritics. Durch schrittweise Erhohung
des Druckes gelangt das nicht benetzende Quecksilber in die Poren. Anhand des
bendtigten Druckes sind Riickschliisse auf die PorengroBe moglich. Der Bereich der
messbaren Porengrofien liegt zwischen 0,003 und 360 um. Durch die Gesamtmenge an
eingedrungenem Quecksilber, den geometrischen Abmessungen der Probe, sowie dem
Probengewicht, lisst sich die Porositdt der untersuchten Probe bestimmen.
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Teil B - Reaktorsimulation

B.1 Radiale Warmeleitfahigkeit

Fiir die Bestimmung der radialen Wéarmeleitfdhigkeit 4,,;, in Schiittungen werden
folgende Korrelationen verwendet. [10, 11, 12] :

2 = [1=y1=2(r) )+ 1= 2() *k, s B.1.1
k -1  k _
R P AT AR N Al B.1-2
N (N Ok, B 2 N
N=1-(B/k,) B.1-3
] 10/9
B =125+ 1=8(") B.1-4
g(r)
A
k, === B.1-5
P ﬂf}:
2
R—r
f(r.K,)= szp wenn:r>R—K2dp B.1-6
]
] 2 Y
L —72-]1- i
K} { ( D/dp” B.1-7
K} :0.44+4exp(—%] B.1-8

B.2 Ruhewarmeleitfahigkeit der Schwamme

Die Koeffizienten fiir die Korrelation der Ruhewidrmeleitfahigkeit A, in einer
Schwammpackung nach Decker et. al [13] sind in Tab. B.2-1 zusammengefasst.
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Tab. B.2-1: Koeffizienten fiir die Gleichung 4.1-11 in Kapitel 4

Material Porend.l chte a b c Krad
(ppi)

Cordierit 20 0,79 -3,6510° 4,5010° 2,60

10 -0,56 2,4010° 5,001107 3,07

Sic 20 -0,20 2,401073 0 1,60

45 1,20 -3,9010°3 1,1010° 0,90




Teil C - Verwendete Formelzeichen

C.1Lateinische Formelzeichen

Symbol Dimension Beschreibung

A m’ Strukturoberfliche

A, m’ Querschnittsfliche des Reaktorohres

Bo Bodensteinzahl

Ci bulk molm™ Konzentration von i (0-Xylol) im Kern der
Gasphase

Ciin molm™ Konzentration der Spezies 1 am Reaktoreingang

Cis molm™ Konzentration von i an der Katalysatoroberfldche

Co-x molm™ Konzentration des Eduktes o-Xylol

G, Jkg 'K Spezifische Wirmekapazitit der Gasphase bei
konstantem Druck

d,. m Charakteristische Lange

dr m Fensterdurchmesser der Schwamme

d, m Partikeldurchmesser oder Porendurchmesser

d), m Hydraulischer Durchmesser

d; m Stegdicke

d, pum Schichtdicke

D m Durchmesser des Reaktorrohres

D, m”s’ axialer Dispersionskoeffizient

Dy m?s™ effektiver Diffusionskoeftizient

Dpyre m>s” Porendiffusionskoeffizient

Drpudsen m*s” Knudson-Diffusionskoeffizient

Dmd’ieﬂ m*s” Effektiver Dispersionskoeffizient

D m?s™ bindrer Diffusionskoeffizient

E, Jmol™ Aktivierungsenergie der jeweiligen Reaktion

fi Korrekturfaktor

F; Flachen im Gaschromatograph

Gy kgm™>s’ Massendurchfluss pro Reaktorquerschnitt

/- WmZK! Externer Warmeiibergangskoeffizient

(4H,); Jmol Molare Enthalpie der Reaktion i

ki/k, - Permeabilitdtskonstanten
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P ep,ax

mol s kg Pa’’

mol s kg Pa’

kmol'kg s bar™

mS.kg-l.S-l

mol

mol's™
mol's™
mol's™

kgmol™
Pa
Pa
Pa

mol s kg’
mol'kg'l's'l

J mol"K!

Geschwindigkeitskonstante der Reaktion 1,
bezogen auf die Masse an Aktivkomponente.
Vorexponentieller Faktor im Arrhenius Ansatz
der Reaktion 1, bezogen auf die Masse an
Aktivkomponente.

Vorexponentieller Faktor im Arrhenius Ansatz
der Reaktion 1, bezogen auf die gesamte
Katalysatormasse

Geschwindigkeitskonstante der Abreaktion von
o-Xylol

radialer Mischungskoeffizient

Lange des Reaktorrohres / Katalysatorbettes
Reaktionsordnung

Stoffmenge der Spezies 1

Stoffmengenstrom der Spezies 1

Molenstrom der Spezies 1 am Reaktoreingang
Gesamtmolenstrom durch den Reaktor

Nusselt Zahl

Wand Nusselt-Zahl

Masse der Aktivkomponente

Masse an Katalysator

Molares Gewicht der Spezies 1

Druck

Partialdruck der Spezies 1

Druck bei Normbedingungen

axiale Pecletzahl

Prandtl-Zahl

absoluter Proportionalitatsfaktor

Radiale Position im Reaktor
Reaktionsgeschwindigkeit der Reaktion j pro
Masse Aktivkomponente
Reaktionsgeschwindigkeit der Abreaktion von o-
Xylol

Ideale Gaskonstante (R=8.314)

Durchmesser des Reaktorrohres

Reynoldszahl, definiert iiber die
volumenspezifische Oberfldche
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-1

R, mol s kg

RZA kgp A's‘m’3

Sc

Sh

Rg.

S, e m

t m

TRohr m

T °C

Ty °C

Ty Pa

Tk K

T, °C

U, ms’

U WmK!

V m’

Vak m’

VBeu m’

v mL'min”

8% mL'min”
ms’

X m

Xi

Xi0

Xo-xylol

i

Y;

z m

Rey -

Pe’ -

Bildungsgeschwindigkeit der Spezies 1 pro
Masseneinheit Aktivkomponente
Raum-Zeit-Ausbeute von PSA
Schmidt-Zahl
Sherwood-Zahl
Reaktorselektivitit der Spezies 1 bezogen auf o-
Xylol
Volumenspezifische Oberflache
Dicke des Schwammstegs
Wanddicke des Reaktorrohres
Temperatur
Temperatur am Reaktoreingang
Temperatur bei Normbedingungen
Reaktortemperatur
Wandtemperatur des Reaktors (innen)
Leerrohrgeschwindigkeit
Eindimensionaler Warmedurchgangskoeffizient
Volumen des Katalysators
Volumen der Aktivkomponente oder Volumen
eines Splitpartikels
Volumen das der Katalysator einnimmt
Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen
Volumenstrom bei Normbedingungen
Axiale Geschwindigkeit im Reaktor
Léange
Molenbruch der Spezies 1
Molenbruch der Spezies 1 am Reaktoreingang
Umsatz o-Xylol
Molenbruch der Spezies i, bezogen auf den
Eingangsmolenbruch
Molare Ausbeute der Spezies 1 bezogen auf o-
Xylol
Axiale Position im Reaktor
Reynoldszahl: Re, = wd, G-,

Vi PrVr
P = w-ppC, -dp _ G-cp -dp

‘ /1F /IF

Pecletzahl:




192 Teil C.— Verwendete Formelzeichen

C.2Griechische Formelzeichen

Symbol Dimension Bezeichnung

o Wm?K! Wirmetibergangskoeftizient

Ay Wm?K! Wandwirmeiibergangskoeffizient

p ms’ Stoffiibergangskoeffizient

o m Schichtdicke bzw. charakteristische Lange mit d,/6

£ Porositit des Festbettes

£ Mittlere Bettporositét

Eges Gesamtporositit der Schwammpackung

& Anzahl Kohlenstoffatome in Spezies 1

&k Porositét der Katalysatorschicht

EPackung Leerraumanteil in der Schwammpackung

n Pa' s Dynamische Viskositit der Gasphase

n Porennutzungsgrad

ey Pas Effektive Viskositét

) Thiele-Modul

K m”s™ Temperaturleitfahigkeit

A Wm'K! effektive Wirmeleitfahigkeit

Ao WmK! Wirmeleitfahigkeit des Bettes

Ar WmK! Wirmeleitfahigkeit der Gasphase

Agrain WmK! Wirmeleitfahigkeit des Katalysators

Arad WmK! Wirmeleitfahigkeit in radialer Richtung

/Imdeff WmK! Effektive radiale Warmeleitfahigkeit

Vi Stochiometrischer Koeffizient der Spezies i

Vi Vol. % Messwertanzeige; Anteil CO, / CO

1% m” s Kinematische Viskositit der Gasphase

Os kgm™ Dichte: Masse an Aktivkomponente pro
Reaktorvolumen

Pak kgm™ Dichte Aktivkomponente oder Dichte des jeweiligen
Splitpartikels

PBet kgm™ Dichte des Katalysatorbettes bzw. Katalysatorschicht

Di kgm™ Dichte der Spezies 1

PF kgm™ Dichte der Gasphase

PKorn kgm™ Korndichte

Dest kg'm'3 Feststoffdichte

PLufi kgm™ Dichte von Luft
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PSchwamm kgm’ Dichte des Schwammes

PSteg kgm™ Dichte der Schwammstege

T S Verweilzeit

Tnod kg's'm'3 Modifizierte Verweilzeit bezogen auf die Aktiv-

masse Katalysator

C.3 Abkirzungsverzeichnis

Abkiirzung Bezeichnung

Al,O4 Aluminiumoxid

CO Kohlenmonoxid

CO, Kohlendioxid

FSP Flammenspriihpyrolyse
HCN Cyanwasserstoff
MSA Maleinsdureanhydrid
NOx Sickstoffoxide

PA Phthalid

ppi Pores per inch

PSA Phthalsdaureanhydrid
SiC Siliziumcarbid

Si0, Siliziumoxid

TA Tolualdehyd

TI Tauchbeschichtung
Ti0, Titandioxid

V,05 Vanadiumpentoxid

VOC Volatile Organic Compound (fliichtige organische Verbindungen)
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Gegenstand der vorliegenden Arbeit war die Abschatzung des Poten-
tials keramischer Schwamme als Katalysatortrager. Die dafur not-
wendigen Untersuchungen wurden mittels der partiellen Oxidation
von o-Xylol zu Phthalsaureanhydrid durchgefuhrt. Dabei lasst sich die
Arbeit in zwei Untersuchungskomplexe unterteilen.

Im ersten Teil wurde ein rein theoretischer Vergleich von Festbett-
reaktoren mit Kugeln und Schwammpackungen fur einen groBtech-
nischen Mafistab durchgefuhrt. Mit der Software Matlab wurde dazu
sowohl ein eindimensionales, als auch ein zweidimensionales Modell
erstellt.

Im zweiten Teil wurden experimentelle Untersuchungen mit kera-
mischen Schwammen in der partiellen Oxidation von o-Xylol durch-
gefuhrt.

Es stellte sich die Aufgabe, einerseits einen geeigneten Katalysator
zu verwenden und andererseits den Schwamm moglichst einfach und
reproduzierbar mit diesem Katalysator zu beladen. Die Katalysa-
toren wurden durch das Verfahren der Flammenspruhpyrolyse (FSP)
und durch ein Impragnierungsverfahren nach einer konventionellen
Rezeptur hergestellt.

In der Literatur ist der Einsatz von Schwammen als Katalysatortrager
in der PSA-Synthese bisher noch nicht bekannt. Daher wurden zuerst
Untersuchungen durchgefuhrt, die Ruckschlusse auf die Stromung in
Schwammen zulassen und den Einfluss von Schwammmaterial und
Porendichte (ppi-Zahl) auf die Reaktion abklaren.

Dann erst wurde der neuartige FSP-Katalysator auf Schwammen hin-
sichtlich des reaktionskinetischen Verhaltens und moglichen Verbes-
serungspotentialen naher analysiert.

ISBN: 978-3-86644-270-2

www.uvka.de
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