Experimentelle Untersuchung und Modellierung des
Wirmetransports in katalytischen Schwammpackungen unter
polytropen Reaktionsbedingungen

zur Erlangung des akademischen Grades eines

DOKTORS DER INGENIEURWISSENSCHAFTEN (Dr.-Ing.)

der Fakultit fiir Chemieingenieurwesen und Verfahrenstechnik des

Karlsruher Instituts fiir Technologie (KIT)

genehmigte

DISSERTATION

von
Dipl.-Ing. Ingo Graf

aus Schweinfurt

Referent: Prof. Dr. Bettina Kraushaar-Czarnetzki
Korreferent: Prof. Dr.-Ing. Clemens Posten

Tag der miindlichen Priifung: 26.02.2016






Meiner Mutter Inga-Britt gewidmet.






Danksagung

Mein besonderer Dank gilt Frau Prof. Dr. Bettina Kraushaar-Czarnetzki fiir die Uber-
lassung dieses interessanten und stets herausfordernden Themas. Sie gab mir die
Freirdume eigene Ideen zu verwirklichen und unterstiitzte mich fortwiahrend durch
fachliche Diskussionen sowie bei der Publikation der Ergebnisse.

Herrn Prof. Dr.-Ing. Clemens Posten vom Institut fiir Bio- und Lebensmitteltechnik
am KIT danke ich sehr fiir die freundliche Ubernahme des Korreferats.

Ganz herzliche Danke ich den Herren Prof. Dr. Hans-Giinther Lintz und Dr.-Ing.
Thomas Frohlich fiir das Interesse an meiner Arbeit sowie fur die kritische Durchsicht
des Manuskripts.

Der Deutschen Forschungsgemeinschaft (DFG) danke ich fiir die Finanzierung des
Projektes innerhalb der Forschergruppe FOR 583 sowie allen Mitgliedern fiir die
konstruktive Atmosphére und die wertvollen wissenschaftlichen Diskussionen.

Mein Dank gilt auch Herrn Daniel Kuhnke fiir die sorgféltige Korrektur der schriftli-
chen Arbeit.

Allen Mitarbeitern und ehemaligen Kollegen am Instituts fiir Chemische Verfahrens-
technik danke ich fiir die angenehme und freundschaftliche Atmosphére, die vielen
fachlichen Diskussionen und die gemeinsame Zeit.

Den ehemaligen Studierenden Herrn Klaus Neumaier, Herrn Sebastian Illies, Frau
Elodie Brosset, Herrn Manuel Gentzen, Frau Christin Wagner, Herrn Georg Laden-
burger sowie Frau Anne-Kathrin Riihl danke ich fiir [hre Unterstiitzung. Ihre Ergeb-
nisse und die vielen wertvollen Diskussionen haben wesentlich zum Gelingen dieser
Arbeit beigetragen.

Weiterhin mochte ich meinen Freunden aus der Heimat und Studienzeit fiir die vielen
hilfreichen Gespriche in den vergangenen Jahren danken.

Nicht zuletzt danke ich meiner Familie und insbesondere meiner Mutter Inga-Britt fiir
die liebevolle Unterstiitzung in allen Lebensabschnitten und -Situationen.

Ganz besonders danke ich meiner Verlobten Natalia fiir ihre Liebe und Geduld, das
Verstdndnis und den Riickhalt in den vergangenen Jahren.

Altotting, im Februar 2016

Ingo Gridf






Inhaltsverzeichnis

DaANKSAZUNEG ....c.vvieiieeiiieie ettt ettt e s e e st eeseb e e s s e e snseesnbeeenseennneennneens 1
INhaltSVerZEIChINIS. .....oouviiiiiiiiieiieiceeeee e 111
I EINICTIUNG ..eeeeiieieeeeeeee ettt ettt e e e e sebeessseesnnaennneas 1
1.1 Hintergrund und ZielSEtzung ............cccceevieerieeniienieecieesee e 1
1.2 ProjektkOnZeption.........cccueeeieeeieeriieeie et 3
B €11 e < USRS 5
2.1 Feste SChWAMME .....ccoviiiiiiiiiiiiiiieeeee e 5
2.1.1 Morphologie und CharakteriSierung...........ccceeeveerrieereeereeerieeennenns 5
2.1.2  Herstellung fester SChWAMME ..........ccoeeeiveeiiieiieeiecie e 9
2.1.3  DruckvVerlust ......cc.ceouieiiiiiiiiieiieieeesteeeee e 10
2.1.4  StofftranSpOTt .....c..eeeeeiieieiiee et 12
2.1.5 WEArMELranSPOTt ....ccocuvieeriieeeiiieeeiiee ettt e eieeeeieeeeeneeeeeaeeeenneeeaes 13
2.1.6 Dispersion in SChWAMMEN .........ccceevvvreriiieriieniieeieeeee e 20
2.1.7 Anwendungspotential als Katalysatortrager..............cccceeveerueenneene 21
2.2 Wirmetransport-Studien: in situ mit Reaktion.............cccceeveeneenenn. 23
2.2.1 LiteraturtibersiCht..........cccceviiniiniiniiiieniecieccceceeeeeeene 23
2.2.2 Benzolhydrierung als Modellreaktion ...........c.ccceceeveiviiiniiineenienn. 24
2.2.3 Temperaturerfassung in durchstromten Packungen....................... 28
3 Versuchsanlagen und -AUuSWETtUNG ..........ccecvieiriieeiiieeiieeie e 31
3.1 Versuchsanlage mit Berty-Reaktor...........ccoeevveviieniiencienieeieeen, 31
3.1.1 Aufbau der Versuchsanlage...........cccceevvieriieniieniienieeeieeeeeeeeenn 31
3.1.2  Versuchsdurchfihrung...........cccceovieiiieniieniieeeeeeeeee e, 33
3.2 Versuchsanlage mit polytropem Reaktor...........cccoevvvenivenciiennennnnen. 34
3.2.1 Erforderliche Leistungsmerkmale ...........ccccoevvvieriienciienieenieeeen. 34
3.2.2 Aufbau der Versuchsanlage...........cccceevvierieeniieniieieeeee e 35
3.2.3  Versuchsdurchfihrung...........cccoeovieiiieiiiieniieeeeeeeee e 38
3.2.4 Erfassung der raumlichen Temperaturverteilung .......................... 40
3.2.5 Auswertungsmethode fiir die radialen Temperaturprofile............. 40
3.3 Versuchsbedingungen bei den reaktionstechnischen Messungen ....43
3.4 KenngroBen der Versuchsauswertung ...........ccoeeeveevveeecveenieenveennnen. 44
4 Katalysatorentwicklung ..........cccveeeieeriiiniiecieee e 47
4.1 Anforderungen an das Katalysatorsystem ..........c.cceceevcveercneenveennnen. 47
4.2  Grundlegende Anmerkungen zur Katalysatorpriparation................ 47

4.2.1 Beschichtung von Tragerstrukturen..........ccecvevveeriieriieenieenieenieenieens 47



Inhaltsverzeichnis

4.2.2 Aktivierung der Katalysatoren ..........cceecvveeceieniienciienieecieeeieeeenn 48
4.3 Materialien und experimentelle Methoden ............cccoevvveviienneennnen. 49
4.3.1 Charakterisierungsmethoden...........ccccoeevvveriiienciieniiieniieceeeeeeeenn 49
4.3.2 Auswertung der Beschichtungsergebnisse............ccceeeveerieenveennnen. 51
4.3.3 Eigenschaften der verwendeten Trager.........ccccvevvverveenveenveennen. 52
4.3.4 Katalysatorpraparation ..........ccceeeeveerveesveeniueeniseesseenneesseesseennens 54
O S 7 ¢S] o) 11 1] < PRSPPI 56
4.4.1 Katalysatorstabilisierung und Regeneration .............cceeeveeruveeneen. 57
4.4.2 Einfluss der Schichtzusammensetzung auf die Aktivitit............... 59
4.4.3 Charakterisierung der Katalysatorbeschichtung .............c............. 60
4.4.4 Eingesetzte KatalySatoren .........cccceeveveerivenciienieeniieeieeseeeeveeeenn 63
4.5 Fazit der Katalysatorentwicklung .............ccceeevveviienciienciienieeeieeen, 64
5 Isotherme Messungen und Anpassung eines kinetischen Modells............... 65
5.1 Experimentelle Ergebnisse.........ccccceveiieriiiniiieniiieeiieciee e 65
5.1.1 Temperaturabhingiges Umsatzverhalten............c.ccccccoveieeiiennnnne 65
5.1.2  Gegeniiberstellung der getrdgerten Nickelkatalysatoren ............... 66
5.1.3 Katalysatorauswahl und Reaktionsbedingungen ...............c.cc........ 67
5.2 Kinetisches Modell und Parameteranpassung.............ccceecvveevveennnnne 68
5.2.1 Modellierung des Reaktors ..........ccccveeiieriiieniiieniieeiie e 68
5.2.2 Ansatz fiir die Reaktionsgeschwindigkeit...........c.ccccveveiieeiiiennnne 68
5.2.3 Anpassung der Modellparameter .............ccceeeviveeniieeniiieeniieeee, 70
5.3 Diskussion der ErgebniSse .......c.ccccvvereiieriieniiieeiieeiee e 72
5.3.1 Ergebnisse der Parameteranpassung...........ccccceeeveeecieeecieeesieennnenne 72
5.3.2 Vergleich der Anpassungsergebnisse mit Versuchsdaten.............. 73
5.3.3 Bewertung der AnpassungsergebniSse......c.oeveveeeeveervreeiieeeiieeninnenns 74
5.4 Fazit aus der Kinetik-Studie...........ccooerviiriiiniinieniinieniesieee 75
6 Ergebnisse der polytropen MeSSUNZEN .........c.ceecveeeevieeriieeieieeiieeieeeeeeeeeeenens 77
6.1 Einfluss der Reaktionsbedingungen...........cccccceevvieviienieenveenieenen. 77
6.2 Einfluss der Schwammstruktur auf den Warmetranspott ................. 80
6.3 Einfluss des TragermaterialS..........cccoeeveevieenieenieenieeeie e 83
6.4 Vergleich von Schwamm- und Kugelpackungen...............ccccuvennee. 85
6.5 Reproduzierbarkeit der Messreihen ...........cccccveevveerieencieenieenieeeen, 88
6.5.1 Einfluss der Katalysatorbeschichtung............ccccooevvervveniiennnenen. 88
6.5.2 Einfluss der Regeneration ...........ccceeevveeeieeriienieerie e &9
6.6 Fazit aus den polytropen MesSungen...........ccceeeveerveenveeneeenveennnen. 90
7 2D-Reaktormodellierung ...........ccecuveeiieeiieeiiieeiie et 93
7.1.1 Massen- und Energiebilanzen ..........c.cccccceevvieviieniienieenieeeeeen 93
7.1.2  ProgrammStrUKLUL ........c.eevvieeiieeiie et 94
7.1.3 Annahmen und Vereinfachungen............cccccoevvieviiencienieenieeen, 95

v



Inhaltsverzeichnis

7.1.4 Geometrie des Reaktionsraums und Randbedingungen ................ 96

7.1.5 Berechnung des Geschwindigkeitsprofils...........cccccceevverciienreennnn. 97

7.1.6 Berechnung der effektiven Dispersionskoeffizienten.................... 98

7.1.7 Berechnung der Fluideigenschaften ...........c.ccccoevvvvnciiencinniennnen. 99

7.1.8 StellgroBen und Anpassungsparameter im 2D-Reaktormodell ... 100

7.2 Ergebnisse und Vergleich mit experimentellen Daten ................... 101
7.2.1 Bestimmung von A,p;, 9, K, und K,,, anhand von Messdaten ohne

REAKHION ..o 101

7.2.2  Vergleiche fiir Schwammkatalysatoren mit Reaktion.................. 103

7.2.3 Betrachtung der KenngroBBen des Warmetransports..................... 107

7.2.4 Anwendungspotenzial anderer Trigermaterialien....................... 110

7.3 Fazit aus den Ergebnissen der 2D-Reaktormodellierung ............... 112

8 Zusammenfassung und AusblicK..........cccoeviviiiiiniiiiee e 115

9  Summary and OULIOOK..........ccccuiiiiiiiiiieciieeieeeee e 121

10 LiteraturverZeIChniS ......ceueeuieriieiieiiesiieeiesite e 127

11 SymbolverzeiChnis .......c..coooiiiiiiiiiiiiie e 139

11.1 Lateinische Buchstaben ...........ccocovoiriiiiiniiiiiiiceieeeee, 139

11.2  Griechische Buchstaben............cccccovoeriiiiiiniiiiiiiceieeeeee, 144

11.3 Dimensionslose Kennzahlen.............ccoccoeviriiiiinninnienienieneenen, 145

11.4 Indizes und ADKUIZUNGEN .........eevvieeiieeiieeiee e 145

12 ANNANG ..ottt et e e enbaeennaeen 147

12.1 Angaben zu den Versuchsanlagen............ccccceevvvveiveeneeeneeeenenne, 147

12.2 Detailinformationen zu den Charakterisierungsmethoden ........... 153

12.3 Zusatzinformationen zur Katalysatorbeschichtung ...................... 157

12.4 Ubersicht der eingesetzten Katalysatoren...............cccocoevevevevennn.e. 159

12.5 Ergénzende Ergebnisse zur Katalysatorentwicklung.................... 163

12.6 Theoretische Betrachtungen ............ccccoeeieeiieiiiiiciecie e 171

12.7 Ergénzende Ergebnisse zur Kinetikmodellierung ........................ 186

12.8 Ergidnzende Ergebnisse zu den polytropen Messungen................ 188

12.9 2D-Reaktormodellierung ..........cccceeeveereiieeiiieeiie e 192






1  Einleitung

1.1  Hintergrund und Zielsetzung

Die Leistungsfahigkeit chemischer Reaktoren wird hiufig dadurch begrenzt, dass kein
ausreichender Wérmeaustausch zwischen dem stromenden Fluid, den im System
befindlichen Packungen bzw. Einbauten und der Reaktorwand stattfinden kann. Be-
sonders in katalytischen Festbettprozessen, in denen stark exotherme Reaktionen
durchgefiihrt werden, kann eine unzureichende Warmeabfuhr zur Ausbildung stark
ausgepriagter Temperaturgradienten innerhalb des Reaktors fithren. Werden hierbei
systemspezifische Temperaturobergrenzen {iiberschritten, kann es zu einem thermi-
schen Durchgehen des Reaktors sowie zu einer irreversiblen Schidigung des Kataly-
sators kommen. Deshalb werden fiir industrielle Prozesse so genannte Rohrbiindelre-
aktoren eingesetzt, die eine ausreichende Temperaturkontrolle in der Reaktionszone
gewihrleisten sollen. Diese bestehen aus parallel verlaufenden Reaktionsrohren, die
im Inneren eine Schiittung aus Katalysatorpartikeln enthalten. Die in der Katalysator-
schiittung freigesetzte Reaktionswéirme wird iiber die Katalysatorpackung zur Reak-
torwand transportiert und auf der AuBBenseite von einem Wérmetrdger abgefiihrt, der
das Rohrbiindel umstromt. Da die einzelnen Katalysatorpartikeln nur tiber Punktkon-
takte miteinander in Verbindung stehen, kann die Reaktionswédrme nur eingeschrankt
aus dem Reaktionsraum abgeleitet werden. Eine Steigerung der Prozessleistung ist
meist nicht mdglich, da hohere Eingangskonzentrationen oder Durchflussraten zu
einer verstirkten Wirmefreisetzung und damit zur Uberhitzung des Reaktorsystems
filhren wiirden. Dariiber hinaus weisen Partikelschiittungen aufgrund ihrer geringen
Porositét einen vergleichsweise hohen Druckverlust auf. Dies ist besonders fiir solche
Prozesse von Nachteil, bei denen hohe Stromungsgeschwindigkeiten erforderlich sind.

Katalytischen Schwammpackungen werden Eigenschaften zugesprochen, mit denen
die Nachteile von Katalysatorschiittungen in Festbettprozessen iiberwunden werden
konnen. Insbesondere werden Vorteile hinsichtlich der Wéarmetransporteigenschaften
diskutiert, welche auf die besondere Morphologie fester Schwdmme zuriickzufiihren
sind. Diese bestehen aus einer offenzelligen, festen Phase, welche ein kontinuierli-
ches, allseitig fluiddurchldssiges Netzwerk bildet. Fiir die Herstellung fester
Schwimme konnen sowohl keramische als auch metallische Werkstoffe verwendet
werden [1-3]. Im Gegensatz zu den Punktkontakten in einer konventionellen Partikel-
schiittung soll die durchgehende Feststoffstruktur eine verbesserte Wérmeleitung in
der Schwammpackung ermodglichen [4-7]. Dariiber hinaus konnte aufgrund der hohen
Porositidt von Schwammstrukturen, die typischerweise zwischen g, = 0,70 und 0,95 [5,
8, 9] liegt, ein geringerer Druckverlust im Vergleich zu konventionellen Schiittungen
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nachgewiesen werden [5, 10-12]. Fiir den konvektiven Warmetransport wird ange-
nommen, dass die offene, tortuose Struktur fester Schwidmme zu einer grof3eren Tur-
bulenz und damit zu einem verbesserten Warmeiibergang zwischen fester und fluider
Phase beitragen kann [5, 13-15]. Dadurch soll eine verbesserte Warmeabfuhr aus der
Reaktionszone ermoglicht werden. Bislang sind jedoch nur wenige Verdffentlichun-
gen verfligbar, die sich mit den Wérmetransporteigenschaften fester Schwidmme in
Gegenwart einer endo- bzw. exothermen Reaktion beschiftigt haben und die oben
genannten Vorteile bestitigen konnten [16-19]. Meist handelt es sich dabei um Arbei-
ten, die anhand ausgewihlter Vergleiche von Temperaturprofilen verschiedener Kata-
lysatorpackungen qualitative Aussagen iiber deren Wérmetransporteigenschaften
ableiten.

Fir die Auslegung chemischer Reaktoren ist eine quantitative Beschreibung des
Wirmetransports erforderlich. Die wenigen bis heute verfiigbaren Transportkorrelati-
onen sind nur eingeschriankt anwendbar. Entweder konnen sie nur fiir Strukturen mit
spezifischer Charakteristik verwendet werden [20-22] oder die zugrunde liegenden
Experimente wurden bei Temperaturen durchgefiihrt, die deutlich unter den fiir kata-
lytische Prozesse iiblichen liegen [20, 22, 23]. Fiir die Simulation von Transportpro-
zessen in Festbetten werden haufig (pseudo-) homogene Ansétze verfolgt, bei denen
das heterogene System bestehend aus Feststoff und Fluid als eine einheitliche Phase
mit effektiven Stoffeigenschaften betrachtet wird [6, 20-23]. Die Beschreibung des
Warmetransports erfolgt dabei durch Korrelationen der so genannten effektiven
2-Phasen Wérmeleitfdhigkeiten, die in axialer und radialer Richtung zur Reaktormit-
telachse getrennt beriicksichtigt werden. Sofern ein Reaktionsrohr iiber die Wand
gekiihlt oder beheizt werden soll, ist eine pridzise Vorhersage des radialen Wir-
metransports essentiell, da sich dieser viel stirker als der axiale auf die Temperatur-
verteilung innerhalb der Reaktionszone auswirkt.

Es war das Ziel der vorliegenden Arbeit, die Warmetransporteigenschaften von kata-
lytischen Schwammpackungen zu untersuchen und diese mit einer herkommlichen
Partikelschiittung zu vergleichen. Dazu wurde die Temperaturverteilung in verschie-
denen Katalysatorpackungen in einem stationdr betriebenen Rohrreaktor bei Ablauf
einer stark exothermen Reaktion gemessen. Des Weiteren war vorgesehen Wiér-
metransportkorrelationen zu entwickeln, welche die Auslegung eines mit Schwamm-
katalysatoren bestiickten Reaktors ermoglichen. Dafiir wurde ein 2D-Reaktormodell
(s. Kapitel 1.2) an die Messdaten aus dem Rohrreaktor fiir unterschiedliche
Schwammpackungen angepasst. Dabei wurde fiir die Beschreibung des Wérmetrans-
ports ein (pseudo-) homogener Ansatz verfolgt und Korrelationen fiir die effektive 2-
Phasen Wiarmeleitfahigkeit verwendet.
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1.2 Projektkonzeption
Experimenteller Ansatz

Fiir die Untersuchungen zum Wérmetransport kam ein kontinuierlich durchstromter
Rohrreaktor zum Einsatz, der unter polytropen Bedingungen betrieben wurde. Dies
bedeutet, dass die exotherme Reaktion so gesteuert wurde, dass sich durch die frei-
werdende Reaktionswérme stationére Temperaturprofile innerhalb der Reaktionszone
ausbildeten. Durch die Verwendung von Katalysatorpackungen mit unterschiedlichen
strukturellen und werkstofflichen Eigenschaften, unterschieden sich die axialen und
radialen Temperaturverldufe in ihrer Lage und Ausdehnung. Aus der gemessenen
rdaumlichen Temperaturverteilung konnten Riickschliisse auf die Warmetransportei-
genschaften in Abhédngigkeit der Packungscharakteristik gezogen werden. Dafiir war
es wichtig, dass der den Warmetransport limitierende Widerstand innerhalb der kata-
lytischen Packung lag, nicht in der Peripherie des Reaktors (Wand, Heizsystem oder
Isolation). Als exotherme Reaktion wurde die vollstaindige Hydrierung von Benzol in
der Gasphase ausgewéhlt, welche durch metallisches Nickel auf der Trageroberfliche
katalysiert wurde (AxH® = -213 kJ/mol). Fiir die Auslegung der Versuchsanlage mit
polytrop betriebenem Reaktor sowie fiir die numerische Beschreibung des Wir-
metransports war die Kenntnis der Reaktionskinetik der Benzolhydrierung erforder-
lich. Fiir die kinetischen Studien wurde eine zweite Laboranlage mit gradientenfreiem
Berty-Reaktor (CSTR-Prinzip in der Gasphase) verwendet.

Auswertung

Die Bewertung der Wérmetransporteigenschaften katalytischer Schwamme erfolgte
qualitativ-visuell durch die direkte Gegeniiberstellung der Temperaturprofile ausge-
wihlter Packungen aus den polytropen Messreihen, quantitativ unter Verwendung
eines 2D-Reaktormodells.

Beim Vergleich einzelner Schwammpackungen mit unterschiedlichen Charakteristika
wurde darauf geachtet, dass die Temperaturverteilungen unter identischen Betriebsbe-
dingungen erfasst und eine vergleichbare Reaktionswéirme innerhalb des Reaktors
freigesetzt wurde. Anhand der rdumlichen Temperaturprofile innerhalb der Packungen
war es moglich, den Einfluss der Porositit, der Porendichte und der Materialeigen-
schaften auf den Wiarmetransport zu ermitteln. Weiterhin konnte auf diese Weise das
Anwendungspotenzial katalytischer Schwidmme durch den Vergleich mit konventio-
nellen Partikelschiittungen untersucht werden.

Fiir den quantitativen Vergleich wurde eine modellgestiitzte Analyse der Messdaten
aus dem polytrop betriebenen Reaktor durchgefiihrt, um Wérmetransportkorrelationen
fiir katalytische Schwammpackungen abzuleiten. Ein bestehendes 2D-Reaktormodell
aus Vorgingerarbeiten wurde weiterentwickelt, indem die Betriebsbedingungen und
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Reaktorgeometrie auf die polytropen Messreihen angepasst wurden [24, 25]. Weiter-
hin war es notwendig, die Korrelationen der effektiven 2-Phasen Warmeleitfahigkeit
von Schwammpackungen in das Modell einzubinden. Um die Geschwindigkeit der
Warmefreisetzung unter Reaktionsbedingungen préizise beschreiben zu konnen, wurde
das auf Basis der Experimente im Berty-Reaktor entwickelte Kinetikmodell imple-
mentiert. Die Anpassung des 2D-Reaktormodells erfolgte durch den Vergleich der
simulierten, riumlichen Temperaturverteilung und Konzentrationsverldufe entlang des
Reaktors mit den Ergebnissen der polytropen Messreihen. Durch diese Vergleiche war
es moglich, die fiir den Wérmetransport in festen Schwidmmen charakteristischen,
effektiven TransportgrofBen aus den Modellrechnungen abzuleiten. Dariiber hinaus
konnte durch ergiinzende Simulationsrechnungen der Einfluss alternativer Tragerma-
terialien fiir feste Schwidmme auf das Warmetransportverhalten untersucht werden.

Struktur der Arbeit

Anhand von Abbildung 1.1 soll der Aufbau der vorliegenden Arbeit sowie die Ab-
héngigkeit einzelner Kapitel untereinander verdeutlicht werden. Im Anschluss an das
Grundlagenkapitel werden die verwendeten Versuchsanlagen sowie die fiir die Kata-
lysatorentwicklung benétigten Charakterisierungsmethoden vorgestellt (Kapitel 3).
Auf die Beschichtungsmethode, die ein stabiles und reproduzierbares Aktivitéitsver-
halten im polytropen Reaktorbetrieb ermoglichte, wird in Kapitel 4 eingegangen. Das
Kinetikmodell wird in Kapitel 5 behandelt. Die Gegeniiberstellung ausgewidhlter
Temperaturprofile zur qualitativen Bewertung der Warmetransporteigenschaften aus-
gewdhlter Packungen wird in Kapitel 6 diskutiert. Die Ergebnisse der 2D-
Reaktormodellierung werden in Kapitel 7 vorgestellt.

Grundlagen
Kapitel 2
Versuchsanlagen und < > Anpassung eines
Charakterisierungsmethoden ¢—p Katalysatorentwicklung ¢ Kinetikmodells
Kapitel 3 Kapitel 4 Kapitel 5
Experimenteller Verglei?der\) 2D-Reaktormodellierung und
Warmetransporteigenschaften Ableitung der KenngréRen des
unterschiedlicher Packungen Warmetransports
Kapitel 6 Kapitel 7

Abbildung 1.1: Struktureller Aufbau der Arbeit und Zusammenhinge einzelner Kapitel.

Die vorliegende Arbeit entstand im Rahmen der DFG-Forschergruppe FOR 583 mit
dem Titel ,, Feste Schwimme — Anwendung monolithischer Netzstrukturen in der
Verfahrenstechnik*.



2 Grundlagen

2.1 Feste Schwimme

Feste Schwamme, welche in der Literatur oft auch als offenzellige Schaume (open-
cell foams) bezeichnet werden, sind durch eine regellose, monolithische Struktur
gekennzeichnet, die ein allseitig fluiddurchldssiges Netzwerk bildet. Urspriinglich
wurden keramische Schwiamme als Filter fiir Metallschmelzen in der GieBereitechnik
entwickelt [1, 2]. Aufgrund ihrer einzigartigen Morphologie werden festen Schwém-
men fiir verfahrenstechnische Anwendungen Vorteile hinsichtlich des Druckverlusts
sowie der Wérme- und Stofftransporteigenschaften zugesprochen. In diesem Zusam-
menhang ist eine deutlich gestiegene Forschungstatigkeit im vergangenen Jahrzehnt
zu verzeichnen [4-6, 15, 26]. Neben dem Einsatz als neuartige Katalysatortrager [16,
17, 27-29], finden sich weitere anwendungsorientierte Studien. Beispiele hierfiir sind
die Verwendung fester Schwiamme als Kolonneneinbauten in Trennapparaten [30],
Partikelfilter [31, 32], Porenbrenner [33-36] bzw. als Ziindbrenner in Gasturbinen
[37]. Des Weiteren wurden transparente Glasschwdmme entwickelt [38, 39], deren
Eignung als Lichtleiter in Photobioreaktoren fiir die Produktion von Biomasse unter-
sucht wurden [40].

Fiir die Auslegung verfahrenstechnischer Apparate, die mit festen Schwidmmen be-
stiickt sind, werden Korrelationen bendtigt, die eine préazise Vorhersage des Warme-
und Stofftransportverhaltens sowie der Druckverlusteigenschaften ermoglichen. Die
bislang verfiigbaren Gleichungen sind meist nur fiir ausgewéhlte Schwammproben
bzw. fiir einen eingeschrinkten Betriebsbereich giiltig. Auf diese Gleichungen soll in
den folgenden Grundlagenkapiteln néher eingegangen werden. Die Ursache fiir die
begrenzte Anwendbarkeit liegt einerseits in der unregelméfBigen Struktur fester
Schwamme, welche die Definition und Bestimmung einheitlicher charakteristischer
Groflen zur Anpassung der Korrelationen schwierig macht. Andererseits weisen feste
Schwimme herstellungsbedingte UnregelmaBigkeiten auf, die zu Schwankungen in
deren Warme- und Stofftransporteigenschaften fiihren.

2.1.1 Morphologie und Charakterisierung

Die feste Phase in Schwdmmen kann man sich als Netzwerk aus verbundenen Stegen
vorstellen (s. Abbildung 2.1). Der Hohlraum innerhalb des Netzwerks setzt sich aus
Zellen zusammen, welche iiber polygonale Fenster miteinander in Verbindung stehen
und eine Durchstromung ermoglichen. Innerhalb des Netzwerks grenzen in der Regel
3 Zellen an einen Steg, wiederum 4 Stege treffen sich in einem Knoten.
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Porositdt

Die Porositidt kann sowohl mittels Quecksilberporosimetrie, Pyknometrie als auch
gravimetrisch bestimmt werden [5, 26, 41]. Neben der vom Hersteller angegebenen
Nennporositit ¢, werden fiir die Beschreibung fester Schwidmme die hydrodynami-
sche Porositét g, (auch als ,,effectiv porosity* oder ,,open porosity* bezeichnet) und
die totale Porositit & verwendet [26, 41, 42]. Die hydrodynamische Porositét g, stellt
die fiir die Betrachtung durchstromter Schwidmme relevante Kenngrofle dar und be-
riicksichtigt nur den makroskopischen Hohlraum innerhalb der Packung. Fiir die totale
Porositit ¢ wird zusétzlich der Beitrag der herstellungsbedingten Hohlrdume (s. Abb.
2.1 (B)) innerhalb der Stege einbezogen. Die zur Berechnung der hydrodynamischen
und totalen Porositdt auf Basis von Messungen mittels Quecksilberporosimetrie zu-
grundeliegenden Gleichungen werden im Anhang, Kapitel 12.2 vorgestellt.

Geometrische Grofien

Um den strukturellen Aufbau fester Schwidmme zu beschreiben, ist die Definition
einheitlicher geometrischer GroBen erforderlich. Diese konnen aus mikroskopischen
Aufnahmen ermittelt werden [12, 26, 42]. Wie in Abbildung 2.1 dargestellt, wurden
die Stegbreite ¢, die Steglidnge /, der Zellendurchmesser d. sowie der Fensterdurch-
messer dyals charakteristische Grofen festgelegt [5].

Abbildung 2.1: Mullit-Schwammtréager (10 ppi, &, = 0,80); (A) Charakteristische GroBen:
Stegbreite ¢, Steglange /, Zellendurchmesser d., Fensterdurchmesser dr. (B) REM-Aufnahme:
85-fache VergroBerung, HV: 10 x 10° V. Unbeschrifteter Pfeil zeigt auf den Hohlraum inner-
halb der Stege.

Die ppi-Zahl (pores per (linear) inch) ist eine KenngroBe fester Schwiamme, die eben-
falls iiber mikroskopische Aufnahmen ermittelt wird. Sie stellt ein MaB fiir die Poren-
dichte dar und variiert liblicherweise zwischen 10 und 100 [1, 12, 15]. Da bei der
Bestimmung der ppi-Zahl nicht zwischen Fenstern und Zellen unterschieden wird und
es beim Herstellungsprozess zu Schrumpfungsvorgéngen kommt, ist die ppi-Zahl zur
Charakterisierung fester Schwamme ungeeignet (Vgl. Kap. 2.1.2) [1, 5].
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Incera Garrido et al. untersuchten die Schwankungsbreite der soeben definierten Gro-
Ben d; und ¢ fir Schwammproben mit nominell gleicher Charakteristik (o-AlOs,
30 ppi, €, = 0,80). Fiir die Stegbreite ¢ konnte eine vergleichsweise enge Grofenvertei-
lung bestimmt werden (Abbildung 2.2 (B)). Dagegen wiesen die ermittelten Fenster-
durchmesser d; (Abb. 2.2 (A)) Abweichungen von bis zu einer GroéBenordnung auf
(0,2 — 2,0 mm). Anhand dieser Ergebnisse wird deutlich, dass die bislang verfiigbaren
Schwammtriager qualitative Unterschiede zwischen einzelnen Proben, aber auch in-
nerhalb eines Probenkdrpers aufweisen konnen, welche zu Schwankungen bei den
ermittelten KenngroBen fithren. Da diese die Bezugsgrof3e innerhalb der Korrelationen
darstellen, sind die resultierenden Transportgleichungen zwangsldufig ebenfalls mit
einer gewissen Streuungsbreite behaftet.

10% 25%
Inner pores W 30 PPI relative frequency

Struts B 30 PPl relative frequency

9% A
..* density of probability *.* density of probability
ol ) | B .

7%
6% 1 15% A
5%

frequency [-]
frequency [-]

4% 1 10% 1
3% A
2% A
1% i
0% M E
0.259

5% A

- mame Laa 0% = TR LN
0.613 0.966 1.319 1.673 2.026 0.037 0.180 0.322 0.464 0.606 0.748

Pore diameter d;, [mm] Strut diameter d, [mm)]

Abbildung 2.2: Geometrische Groflen eines a-Al,O3-Schwamms (30 ppi, &, = 0,80), ermittelt
anhand lichtmikroskopischer Untersuchungen aus [42]. Pore diameter d, entspricht dem
Fensterdurchmesser dr, Strut diameter d; der Stegbreite ¢ in Abb. 2.1. (A) Relative Hiufigkeit
(frequency) und Normalverteilung des Fensterdurchmessers dj; (B) relative Haufigkeit und
Normalverteilung der Stegbreite .

Strukturmodelle fiir feste Schwimme

Mithilfe von Strukturmodellen konnen charakteristische GroBen auf Basis von ver-
gleichsweise einfach zugénglichen MessgroBen ermittelt werden, ohne dabei auf auf-
windige Messmethoden angewiesen zu sein. Diese Modelle beschreiben die
Schwammstruktur als eine wiederkehrende Abfolge polyedrischer Korper (s. Abbil-
dung 2.3). Dabei entsprechen die Hohlrdume der Polyeder den Zellen der Schwamme
und die Linienkontakte zwischen den einzelnen Korpern den Stegen des Feststoffs.
Das aus Tetrakaidekaedern aufgebaute Modell nach Gibson und Ashby [43] (14-
Flachner, bestehend aus: 8 x Sechseck, 6 x Rechteck, s. Abb. 2.3 (A)) ermdoglicht eine
sehr genaue Darstellung der Schwamm-Morphologie und wird hdufig angewendet
[12, 44, 45]. Die von Weaire und Phelan entwickelte Packung (s. Abb. 2.3 (B)) zeigt
ebenfalls eine gute Ubereinstimmung zur Struktur fester Schwimme und besteht aus
zwei Dodekaedern und 6 Tetrakaidekaedern [46]. Fiir die Modellierung von metalli-

7
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schen Schwiammen verwenden Krishnan et al. eine Struktur die sich aus dem negati-
ven Abbild der Hohlrdume von kubisch raum- und flaichenzentrierten Kugelpackun-
gen ergibt [47]. Huu et al. verwenden ein Packungsmodell aus pentagonalen Dodeka-
edern, welches an den Knotenpunkten dickere Stege und damit mehr Feststoff bertick-
sichtigt, um die reale Struktur von Schwémmen besser abbilden zu konnen [48].

(A)

Abbildung 2.3: Packungsmodelle zur Beschreibung der Schwammstruktur: (A) Tetrakaide-
kaeder-Modell [49], (B) Weaire-Phelan-Modell [26].

Aus Strukturmodellen abgeleitete Grofsen

Als zweckmifBig fiir die Beschreibung der Austauschvorginge zwischen Fluid und
Feststoff hat sich die volumenspezifische Oberfliche S, erwiesen. Diese ist als die
minimale geometrische Oberfldche der Schwammstrukturen bezogen auf das Bettvo-
lumen definiert. Die im Inneren der hohlen Stege vorhandene Fliache wird fiir die
Bestimmung von Sy nicht beriicksichtigt, da diese fiir das stromende Fluid nicht zu-
ganglich ist. Neben den Strukturmodellen ermdglichen bildgebende Messverfahren
wie das ,,Magnetic Resonance Imaging* (MRI) oder die Computertomographie (CT)
eine experimentelle Bestimmung von Sy [26, 50].

In Tabelle 2.1 sind auf Basis von Strukturmodellen entwickelte Korrelationen zur
Berechnung der volumenspezifischen Oberfliche von Schwammstrukturen gegen-
iibergestellt. Den Gleichungen 2.1 und 2.2 liegt die Annahme zu Grunde, dass die
Schwammstruktur als Packung von Tetrakaidekaedern dargestellt werden kann. Der
Vorteil von Gleichung 2.2 liegt darin, dass die charakteristischen Grofen dj, ¢ und g,
eindeutig definiert und vergleichsweise einfach zu ermitteln sind. Die von Grosse et
al. entwickelte Korrelation (Gl. 2.3) basiert auf der Weaire-Phelan-Struktur (s. Abb.
2.3 (B)) und wurde durch Anpassung einzelner Parameter an experimentell ermittelte
spezifische Oberflichen erhalten. Dafiir wurden MRI- und CT-Analysen fiir verschie-
dene Schwammtypen mit unterschiedlicher Charakteristik durchgefiihrt. Aufgrund der
Anpassung an Messdaten ist mithilfe von Gleichung 2.3 eine préazise Berechnung der
spezifischen Oberfldche von Schwammstrukturen moglich.
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Tabelle 2.1: Korrelationen zur Berechnung der volumenspezifischen Oberfliche.

12979-(1-0971-/(1—¢
Richardson et al. [12] Sy = ( ( h)) (2.1)
dpore * (1 — gh)
Buciuman und 4,82
Sy = NI
Kraushaar-Czarnetzki [44] v dr +t (1= en) (2.2)
4,84,/ (1 - —-2,64-(1—-
Grosse ct al. [26] S, = (1~ én (1~ en) 2.3)
de+t
mit: Sy volumenspezifische Oberfliche, m*/m’
& hydrodynamische Porositit, -
dpore Porendurchmesser, m
dr Fensterdurchmesser, m
t Stegbreite, m

Als charakteristisches Lingenmal} werden in der Literatur hidufig abweichende geo-
metrische Groflen gewihlt. Richardson et al. sowie Moraira et al. verwenden als cha-
rakteristische Lénge den Porendurchmesser dp,. [12, 41]. Aus den Arbeiten geht
jedoch nicht eindeutig hervor, ob der Porendurchmesser als (d,. + f) berechnet wurde
oder ob es sich dabei um den Zellendurchmesser d. handelt. Lacroix et al. und Giani et
al. verwenden als Bezugsgroe den Stegdurchmesser ¢ [13, 51, 52]. Dietrich et al.
definiert als charakteristische Lénge den hydraulischen Durchmesser d, als Funktion
der hydrodynamischen Porositit &, und der volumenspezifischen Oberfldche Sy [10]:
dy =4- z—z (2.4)
In der vorliegenden Arbeit wurde fiir alle durchgefiihrten Anpassungen der nach Glei-
chung 2.4 definierte hydraulische Durchmesser als charakteristische Lédnge verwendet.

2.1.2 Herstellung fester Schwidmme

Fiir die vorliegende Arbeit wurden keramische Schwamme verwendet, welche durch
die so genannte Replik-Methode herstellgestellt wurden [53]. Andere Herstellungsva-
rianten wie das Sacrificial-Template-Verfahren bzw. die Herstellung durch Direktauf-
schdumung fithren zu Strukturen mit geringer Porositét bzw. zu verschlossenen Poren.
Die auf diese Weise hergestellten Schwamme sind fiir verfahrenstechnische Anwen-
dungen ungeeignet [1, 2]. Bei der Replik-Methode wird ein Polymerschwamm in eine
Feststoff-Suspension getaucht und anschlieBend ausgewalzt, um die iiberschiissige
Suspension aus dem Porenraum zu entfernen. Nach dem Trocknen werden die Vorldu-
fer langsam auf Temperaturen von 400 °C aufgeheizt um das Polymer-Templat ther-
misch zu zersetzen [2, 54]. Im Anschluss entsteht die feste Schwammstruktur durch
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Sintern der Rohlinge bei Temperaturen von iiber 1100 °C [1, 2]. Dabei bilden sich im
Inneren der Stege charakteristische, triangulare Hohlrdume aus (s. Abb. 2.2 (B)) [5,
42, 48]. Um bei der Herstellung die Porositit zu beeinflussen, kann die auf den Vor-
laufern verbleibende Restmenge an Feststoff-Suspension variiert bzw. deren rheologi-
sche Eigenschaften durch den Zusatz von Additiven eingestellt werden [1, 2, 55].
Durch die ZellgroBe der verwendeten Polymer-Template wird die ppi-Zahl der
Schwammproben grob vorgegeben. Hierbei ist zu beachten, dass es beim Sintervor-
gang zur Schrumpfung der sich ausbildenden Schwammstrukturen kommt, wodurch
sich die reale ppi-Zahl beim Herstellungsprozess erhoht. Da sich die Porendichte
fester Schwidmme meist auf die zur Herstellung verwendeten Polymer-Template be-
zieht, eignet sich die ppi-Zahl folglich nur als Richtwert zur Einteilung der Strukturen
[1,5].

2.1.3 Druckverlust

Der Druckverlust bei Durchstrémung wurde bereits in zahlreichen Studien fiir metalli-
sche [52, 56-59] und keramische Schwammpackungen [10-12, 41, 42, 51, 60-62]
untersucht und kann mit vergleichsweise geringem Aufwand experimentell bestimmt
werden. Wie bereits erwédhnt, konnte bestdtigt werden, dass feste Schwiamme auf-
grund ihrer hohen Porositét einen geringeren Druckverlust im Vergleich zu konventi-
onellen Partikelschiittungen aufweisen [5, 10-12]. Dies ist flir Prozesse bedeutsam, die
durch sehr schnell ablaufende Reaktionen gekennzeichnet sind, sodass kurze Kontakt-
zeiten und somit hohe Stromungsgeschwindigkeiten erforderlich werden [4, 5, 12,
15]. Weiterhin wurde nachgewiesen, dass der Druckverlust fester Schwamme bei
gleicher Porositdt mit steigender ppi-Zahl und damit hoherer Porendichte zunimmt.
Wie zu erwarten ist, nimmt der Druckverlust mit sinkender Porositdt, also einem ge-
ringeren Leerraumanteil innerhalb der Packung, zu [10, 12, 42]. Eine ausfiihrliche
Gegeniiberstellung und Bewertung der zahlreichen Korrelationen fiir den Druckver-
lust in Schwammpackungen finden sich in den Arbeiten von Edouard et al. [4] sowie
Dietrich et al. [9]. In Tabelle 2.2 sind ausgewéhlte Ansidtze zusammengefasst.

Mithilfe der Forchheimer-Gleichung kann der Druckverlust in pordsen Strukturen
beschrieben werden (Gl. 2.5). Diese bildete die Grundlage fiir die von Ergun bereits
1952 entwickelte Korrelation zur Berechnung des Druckverlusts fiir Kugelschiittun-
gen. Fiir die Beschreibung der Druckverlusteigenschaften von Schwidmmen wurde
von einigen Autoren die Struktur der Ergun-Gleichung tibernommen und einzelne
Parameter angepasst, um eine Ubereinstimmung mit experimentellen Messwerten zu
erzielen. Als charakteristische Lénge ersetzten Innocentini et. al. [63], Richardson et
al. [12] und Moreira et al. [41] den Partikeldurchmesser dp durch den Zellendurch-
messer d. bzw. den Porendurchmesser dp,,.. In diesem Zusammenhang weisen Incera
Garrido [42] und Dietrich [64] darauf hin, dass dies physikalisch nicht korrekt ist, da

dem Modellansatz der Ergun-Gleichung der hydraulische Durchmesser einer Kugel-
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schiittung zugrunde liegt. Weiterhin sind die verwendeten Zellendurchmesser d,. nicht
einheitlich definiert. Deshalb flihrten Incera Garrido et al. eine empirische Anpassung
der Permeabilititskoeffizienten in Abhéngigkeit eindeutig festgelegter geometrischer
Parameter durch (GIl. 2.7 und 2.8). Der von Dietrich et al. auf Basis der Ergun-
Gleichung entwickelte Ansatz (Gl. 2.9) verwendet den nach Gleichung 2.4 definierten
hydraulischen Durchmesser. Um die Anwendbarkeit dieser Korrelation auf eine brei-
tere Datenbasis fiir Schwidmme unterschiedlicher Morphologie und Materialeigen-
schaften zu tliberpriifen, verglich Dietrich in einer weiteren Arbeit [9] experimentelle
Messdaten von iiber 20 Autoren mit dem berechneten Druckverlust nach Glei-
chung 2.9. Dabei konnte der experimentell ermittelte Druckverlust fiir die getroffene
Auswahl mit einer Genauigkeit von = 40 % berechnet werden. Im Ubersichtsartikel
von Edouard et al. [4] wird fiir einige Korrelationen aus der Literatur sogar von einer
Standardabweichung von tiber 100 % zu experimentellen Daten berichtet. Bei der
Herstellung fester Schwamme kann es zu verschlossenen Poren, Rissen und Unregel-
méBigkeiten innerhalb der Schwammstruktur kommen. Folglich ist nicht auszuschlie-
Ben, dass eine mangelnde Herstellungsqualitit zu Abweichungen bei der Bestimmung
des Druckverlusts verschiedener Packungen beigetragen hat.

Tabelle 2.2: Ansitze zur Berechnung des Druckverlustes in durchstromten Systemen.

Forchheimer- Ap i Pr
Gleichung AL K, Uo + K, to (2:5)
. Ap (1—en)? ny (1—e) pr
Ergun-Glelchung [65] E = 150" T ' d—l% *Ug + 1,75 ' T ' Z ' ug (26)
Permeabllltéits- _ —4 dPore 1,18 7'00
koeffizienten nach Ky =142+107%- ( m ) "€n 2.7)
Incera Garrido et al. d 0,77
[42] K, = 0,89 - (%) . 82’42 (28)
Druckverlust nach Ap Ny Pr 5
o —=110"——=-uy+ 145" U 2.9
Dietrich et al. [10] AL gy - d? 0 e -dy 0 29)
mit: Ny dynamische Viskositét des Fluids, Pa-s
or Fluiddichte, kg/m’
U Leerrohrgeschwindigkeit, m/s
K; Permeabilititskoeffizient (viskoser Anteil), m”
K> Permeabilitéitskoeffizient (Tragheitsanteil), m
dp Partikeldurchmesser, m
dp hydraulischer Durchmesser, m
dpore mittlerer Porendurchmesser (hier dp,.. = dy + t), m

m Einheit Meter, zum Entdimensionieren des Klammerterms
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2.1.4 Stofftransport

Bei der Verwendung fester Schwidmme als Einbauten in verfahrenstechnischen Appa-
raten ermoglicht die offenzellige Struktur eine Quervermischung senkrecht zur Haupt-
stromungsrichtung. Weiterhin kann das tortuose Netzwerk dazu beitragen, dass es zu
einer verstidrkten Stromungsablosung und Wirbelbildung innerhalb der Packung
kommt. Aufgrund dieser Eigenschaften werden festen Schwdmmen Vorteile im Hin-
blick auf die Stoff- und Warmetransporteigenschaften zugesprochen [5, 8, 12, 44]. In
der Literatur sind bislang nur wenige Arbeiten zu finden, die sich mit der Untersu-
chung der Stofftransporteigenschaften von Schwammstrukturen beschéftigen [14, 42,
52, 66, 67]. Meist werden dafiir reaktionstechnische Messungen an katalytischen
Schwiammen so durchgefiihrt, dass die Reaktionsgeschwindigkeit durch den dufleren
Stofftransport kontrolliert wird und somit aus den gemessenen Umsétzen die Stoff-
iibergangskoeffizienten ermittelt werden konnen. Diese werden iiblicherweise in di-
mensionsloser Form durch die Sherwood-Zahl als Funktion von Reynolds- und
Schmidt-Zahlen dargestellt. Eine Auswahl verfiigbarer Korrelationen ist in Tabelle
2.3 dargestellt.

Tabelle 2.3: Korrelationen zur Berechnung der Stofftransportkoeffizienten fester Schwamme
in dimensionsloser Form.

Giani et al. [52] Sh=1,1-Re%*3-Sc1/3 (2.10)

Groppi et al. [66] Sh = 0,91 Re%*? - 5c1/3 (2.11)

I Garrido und Kraushaar- a? \***
N Cameuki 61 Sh=0,81-(—b_c> 043 Re0A7 . 513 | (2.12)

mit: Sh Sherwood-Zahl, -
Re Reynolds-Zahl, -
Sc Schmidt-Zahl, -

a b, c Werte fiir die Porenlénge, m
(Aufgrund der Anisotropie von Schwimmen unterschiedlich)

Giani et al. verwendeten als Modellreaktion die CO Oxidation sowie Schwidmme mit
unterschiedlicher ppi-Zahl aus einer Metalllegierung (Fe/Cr/Al/Y), welche mit einem
Pd/y-Al,Os-Washcoat beschichtet waren. Es konnte gezeigt werden, dass die ermittel-
ten Stoffiibergangskoeffizienten mit kleiner werdender Porengréfle sowie mit steigen-
der Stromungsgeschwindigkeit zunahmen. Die fiir die Sh-Zahl angepasste Korrelation
(GI. 2.10) ermdglichte eine gute Beschreibung der Messdaten und kann fiir Re-Zahlen
zwischen 10 — 200 angewendet werden.
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Die Untersuchungen von Groppi et al. aus der gleichen Arbeitsgruppe wie Giani et al.
hatten zum Ziel, die Giiltigkeit der Sh-Korrelation auf andere Materialien zu erwei-
tern. Dafiir wurden Messungen an a-Al,O;-Schwéammen (20 ppi, €,= 0,85) bei unter-
schiedlichen Stromungsgeschwindigkeiten durchgefiihrt. Durch eine erneute Anpas-
sung (Gl. 2.11) war es moglich, die Messdaten fiir metallische und keramische
Schwidmme in einem Re-Bereich von 15 — 200 abzubilden.

Incera Garrido et al. fithrten die CO Oxidation an Schwammen aus a-Al,O5; durch,
welche mit einem Pt/SnO,-Washcoat als Katalysator beschichtet waren [42]. Die
Abhédngigkeit der Stoffiibergangskoeffizienten von der Porendichte der Packungen
war nur sehr schwach ausgeprégt. In einer weiteren Arbeit wurde die herstellungsbe-
dingte Anisotropie der Schwamme durch Messung der Porenlidngen fiir die einzelnen
Raumrichtungen erfasst [67]. Anhand der Ergebnisse konnte eine Sh-Korrelation mit
Geometriefaktor entwickelt werden, die eine prézise Beschreibung der ermittelten
Stoffiibergangskoeffizienten ermoglicht (s. Gl. 2.12).

2.1.5 Warmetransport

Der Wirmetransport in kontinuierlich durchstromten Schwammpackungen setzt sich
aus der Wirmeleitung innerhalb des Fluids, der Feststoffstruktur sowie den konvekti-
ven Beitrdgen zusammen. Ab Temperaturen von iiber 400 °C ist zusétzlich der Anteil
der Wirmestrahlung zu beriicksichtigen. Um geeignete Korrelationen fiir die Be-
schreibung des Wérmetransports zu entwickeln, kdnnen sowohl heterogene als auch
(pseudo-) homogene Modellansitze verwendet werden. Fiir heterogene Modelle wer-
den der Feststoff und das Fluid unabhingig voneinander betrachtet. Fiir jede Phase
wird eine individuelle Energiebilanz aufgestellt, welche die entsprechenden Reinpha-
sengroflen enthélt. Beide Bilanzen werden iiber den Warmetibergangskoeffizienten o
miteinander gekoppelt, der es ermoglicht, den Wérmestrom von der einen auf die
andere Phase zu beschreiben. Dagegen wird in homogenen Modellen das heterogene
System bestehend aus Fluid und Feststoff als eine (pseudo-) homogene Phase mit
gemeinsamen Eigenschaften betrachtet. Fiir feste Schwimme ist die Verwendung
eines homogenen Modellansatzes gerechtfertigt, da sich die irreguldre Struktur
gleichmifBig tliber das gesamte Packungsvolumen verteilt und keine Ortsabhingigkeit
aufweist. Der Vorteil homogener Ansitze liegt darin, dass die effektiven KenngroB3en
fiir den Wérme- und Stofftransport experimentell leichter zu ermitteln sind und ein
geringerer Rechenaufwand fiir die Modellrechnungen nétig ist. Eine detaillierte Be-
trachtung der komplexen Austausch- und Transportprozesse zwischen den beteiligten
Phasen wie bei heterogenen Modellansidtzen wird dabei vermieden [68]. Der Nachteil
dieser Herangehensweise ist, dass effektive Kenngrofen abgeleitet werden, die nicht
fiir den Schwamm alleine spezifisch sind.
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Wirmeiibergangskoeffizienten auf Basis des heterogenen Modells

In Analogie zur dimensionslosen Darstellung der Stoffiibergangskoeffizienten mithil-
fe der Sh-Zahl wird der Wérmeiibergangskoeffizient o mithilfe der Nusselt-Zahl be-
schrieben. Dafiir wird ein Ansatz der Form Nu = C - Re™ - Pr'/? verwendet, die
Parameter C und m sind Anpassungsgrof3en. In der Literatur sind diverse Arbeiten zu
finden, die sich mit dem Wérmeiibergang in durchstromten Schwammpackungen
beschiftigen [13, 14, 62, 64, 69, 70]. Eine Auswahl an Nusselt-Korrelationen fiir
keramische und metallische Schwédmme ist in Tabelle 2.4 zusammengefasst.

Tabelle 2.4: Nusselt-Korrelationen fiir durchstromte Schwamme.

Calmidi und Mahajan [69] Nu = 0,52 - Re%> - pr037 (2.13)
Richardson et al. [14] Nu=249%10"%-¢-T3+ 12,6 Re (2.14)
Giani et al. [13] Nu = 1,2 Re®*3 . pr1/3 (2.15)
Dietrich [64] Nu = 0,57 - Re?/3 - prt/3.F (2.16)
mit: Nu Nusselt-Zahl, -
Re Reynolds-Zahl, -
Pr Prandl-Zahl, -
£ Porositit, -
F Korrekturfaktor, -

Calmidi und Mahajan untersuchten Aluminium-Schwamme unterschiedlicher Porosi-
tit (g, = 0,90 —-0,97) und ppi-Zahl (5—-40ppi) in einem begrenzten Re-Bereich
(10 < Re < 130). Die angepasste Nu-Korrelation zeigte eine gute Ubereinstimmung zu
den experimentellen Messwerten (Gl. 2.13). Eine Abhdngigkeit des Warmeiibergangs
zwischen Fluid und Feststoff von der ppi-Zahl konnte nicht nachgewiesen werden.
Die Autoren fiithren dies darauf zuriick, dass der Warmetransport innerhalb des Fest-
stoffs aufgrund der hohen Wiarmeleitfahigkeit von Aluminium dominiert.

Richardson et al. verglichen eine a-Al,O;-Packung (30 ppi, &, =0,82) mit einer
Schiittung aus Glaskugeln (dp = 0,5 mm) bei Temperaturen von 650 — 850 °C. Da bei
diesen Temperaturen die Warmestrahlung einen signifikanten Einfluss hat, wurde ein
Nusselt-Ansatz verwendet, der eine Beriicksichtigung des Strahlungsbeitrags ermdgli-
chen soll (Gl. 2.14). Bei vergleichbarer volumenspezifischer Oberflache wurde fiir die
Schwammpackung ein 2- bis 5-fach hoherer Warmeiibergangskoeffizient ermittelt als
fiir die Kugelschiittung. Dies wurde auf den gréBeren Hohlraum und damit erhdhten
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Strahlungsbeitrag sowie auf eine vergroBerte Konvektion innerhalb der
Schwammstruktur zuriickgefiihrt.

Giani et al. verwendeten Schwidmme aus einer Fe-Cr-Legierung und aus Kupfer, wel-
che sich in ihrer Morphologie kaum unterschieden (5 und 13 ppi, &,= 0,91 —0,94).
Durch die Gegeniiberstellung der ermittelten Wérmeiibergangskoeffizienten mit den
Stofftransportkoeffizienten aus [52] konnte gezeigt werden, dass die Chilton-Colburn-
Analogie auch auf Schwammstrukturen angewendet werden kann. Diese beschreibt
den Zusammenhang zwischen Wérme- und Stofftransport in dimensionsloser Form

(Sh/Sc'® = Nu/Pri/3).

Im Vergleich zu den bereits genannten Autoren verwendete Dietrich eine deutlich
groBere Auswahl an Schwammen mit unterschiedlichen Material- (OBSiC, a-AL0O;,
Mullit) und Struktureigenschaften (10 —45 ppi; ¢&,= 0,75 —0,85). Bezogen auf die
gleiche spezifische Oberfldche konnte kein signifikanter Unterschied in den ermittel-
ten Warmeiibergangskoeffizienten zwischen Schwidmmen unterschiedlicher ppi-Zahl
beobachtet werden. Auch unterschiedliche Materialien und Porositéten zeigten keinen
Einfluss auf den Warmeiibergang zwischen Fluid und Feststoff. Der verwendete Nu-
Ansatz enthilt einen Korrekturfaktor F, der eine bessere Beschreibung der experimen-
tellen Daten ermoglichen soll (Gl. 2.16). Trotz eines im Vergleich zu anderen Autoren
sehr breiten Giiltigkeitsbereichs der Korrelation von 50 < Re < 1500 bleibt doch fest-
zuhalten, dass die experimentellen Daten nur zu 92 % innerhalb einer Fehlermarke
von + 40 % liegen. Diese Abweichungen werden auf Qualitdtsschwankungen inner-
halb der Schwammproben, Unsicherheiten bei der Bestimmung geometrischer Kenn-
groBen sowie auf eine Messunsicherheit im Versuchsautbau von ca. = 15 % zuriickge-
fiihrt.

Effektive Wirmeleitfihigkeiten auf Basis (pseudo-) homogener Modelle

Fiir die Beschreibung des Warmetransports in durchstromten Systemen auf Basis
homogener Modellansitze sind Korrelationen fiir die effektive 2-Phasen Warmeleitfa-
higkeit notwendig. Die dafiir verwendeten Gleichungen setzen sich aus der 2-Phasen
Ruhewirmeleitfiahigkeit sowie einem stromungsabhingigen Term zusammen, welcher
sich in axialer und radialer Richtung durch die Dispersionskoeffizienten K, und K.
unterscheidet (s. Gl. 2.17 und 2.18) [71]. Letztere stellen Anpassungsparameter dar,
mit denen die GroBe des stromungsabhingigen Beitrags zur effektiven Wérmeleitfa-
higkeit beschrieben werden kann. Weiterhin sind in der Péclet-Zahl (Gl. 2.19), neben
der Leerrohrgeschwindigkeit und den Stoffdaten des Fluids, die geometrischen Kenn-
groBen der Schwammpackungen enthalten [23].

15



Feste Schwiamme

P

A2phax = Azpno t F‘ex - As (2.17)
P

Azpnraa = Azpno + Kr; " Ay (2.18)

Pe =Re-Pr=%ij'dh (2.19)
hAf

mit: A2phax effektive axiale 2-Phasen Wérmeleitfahigkeit, W/(m-K)
Aophrad effektive radiale 2-Phasen Warmeleitfahigkeit, W/(m-K)
A2pno 2-Phasen Ruhewirmeleitfahigkeit, W/(m-K)

Ar Fluidwarmeleitfahigkeit, W/(m-K)

Pe Péclet-Zahl, -

Cof massenbezogene Wirmekapazitét des Fluids, kJ/(kg-K)
K, axialer Dispersionskoeffizient, -

K ua radialer Dispersionskoeffizient, -

Die 2-Phasen Ruhewdrmeleitfihigkeiten

Die 2-Phasen Ruhewirmeleitfdahigkeit ist eine effektive GroBle, die die Beitrdge des
kontinuierlichen Feststoffs, der fluiden Phase sowie der Warmestrahlung vereint. Die
einzelnen Beitrdge werden meist nicht ndher spezifiziert. Das Fluid ist ein schlechter
Wirmeleiter, wohingegen der Feststoff {iblicherweise einen maBig-guten Warmeleiter
darstellt. Anhand der Gleichungen 2.20 und 2.21 wird deutlich, dass die Beitrdge
beider Phasen zur effektiven Wéirmeleitung von deren Volumenanteilen in der
Schwammstruktur bestimmt werden. Die 2-Phasen Ruhewérmeleitfihigkeit ist also
abhingig von den Wiarmeleitfiahigkeiten der festen und fluiden Phase (bei Messbedin-
gungen) sowie von der Packungsporositét (A:ps0 = f (A5, A; €)). Dieser Zusammenhang
spiegelt sich auch in den mathematischen Modellen wider, die fiir die Beschreibung
der 2-Phasen Ruhewirmeleitfihigkeit Anwendung finden. Wie anhand von GI. 2.22
zu erkennen ist, sind diese aus einer Kombination der bestimmenden Transportwider-
stande aufgebaut.

VGes = VFest + VFluid (220)
€= VFluid — 1 _ VFESI? (2.21)
VGes VGes
mit: VGes Gesamtvolumen einer Schwammprobe, m’
VEest Volumenanteil des Feststoffs, m’
VElia Volumenanteil des Fluids, m’

In der Literatur sind nur wenige Beitrdge zu finden, die sich mit der experimentellen

Bestimmung der 2-Phasen Ruhewérmeleitfahigkeit von keramischen Schwammtré-
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gern befassen [72-74]. Dietrich verglich ausgewihlte Korrelationen metallischer
Schwamme [75-78] mit Messdaten keramischer Trager [64]. Abweichungen von 12 —
82 % zwischen experimentellen und berechneten Werten fiir die 2-Phasen Ruhewir-
meleitfahigkeit machten deutlich, dass die Korrelationen metallischer Schwamme
nicht auf Packungen anderer Materialien tibertragen werden konnen. Die von Dietrich
et al. [73] auf Basis des Plattenmodells nach Krischer [79] entwickelte Korrelation fiir
die 2-Phasen Ruhewdrmeleitfahigkeit wurde an experimentelle Daten fiir keramische
Tréger unterschiedlichen Materials (OBSiC, a-Al,O;, Mullit) und unterschiedlicher
Struktureigenschaften (10 — 45 ppi; €, = 0,75 — 0,85) angepasst (Gl. 2.22). Dabei war
es moglich, den mittleren Fehler zwischen gemessenen und berechneten Werten fiir
Schwiamme aus a-Al,O5 auf 2 % und fiir solche aus Mullit auf 12 % zu reduzieren.
Der mittlere Fehler von 44 % fiir OBSiC-Schwidmme wurde auf Messabweichungen
bei der experimentellen Bestimmung der Feststoffwiarmeleitfahigkeit zuriickgefiihrt.
Edouard veroffentlichte ein theoretisches Packungsmodell basierend auf reguldren
Dodekaedern, welches breitere Stege im Bereich der Knotenpunkte beriicksichtigt
[80]. Mit der daraus abgeleiteten Korrelation fiir A,p;, » konnten die von Dietrich et al.
[73] bestimmten Messdaten fiir keramische Schwidmme mit einem verbleibenden
mittleren Fehler von 10 — 12 % fiir alle verwendeten Materialien angepasst werden.

1

Aopno = (m> +0,49 (8 A + (1 — ) Ag) (2.22)

mit: As Feststoffwarmeleitfahigkeit, W/(m-K)

Weithin ergaben die experimentellen Untersuchungen von Dietrich et al. [73], dass
sich eine Variation der ppi-Zahl kaum auf die 2-Phasen Ruhewérmeleitfihigkeit aus-
wirkte. Da die Feststoffwirmeleitfahigkeiten der verwendeten Keramiken im Ver-
gleich zur Wérmeleitfahigkeit von Luft um Gréenordnungen hdher liegen, fiihrte ein
erhohter Feststoffanteil (niedrigere Porositit) erwartungsgeméal zu einer Erh6hung der
2-Phasen Ruhewiarmeleitfahigkeit. Vergleichbare Beobachtungen machten Paek et al.
[76], Bhattacharya et al. [81] sowie Calmidi und Mahajan [82] fiir metallische
Schwimme.

Ferner wurde der Einfluss der Feststoffwarmeleitfahigkeit der eingesetzten Materia-
lien auf die 2-Phasen Ruhewédrmeleitfahigkeit untersucht. Bei gleicher Nennporositit
zeigten Schwimme aus o-AlLO; (A4,=25,9 W/(m'K)) mit A,p, o= 2,6 W/(m'K) die
hochsten und solche aus Mullit (A= 4,4 W/(m-K)) mit A;p, 9 = 0,4 W/(m-K) die nied-
rigsten Werte fiir die ermittelte 2-Phasen Ruhewérmeleitfdahigkeit [73]. Dariiber hin-
aus ergab der Vergleich der experimentell bestimmten 2-Phasen Ruhewirmeleitfihig-
keit von Schwammpackungen mit berechneten Werten fiir eine Kugelschiittung des
gleichen Materials (a-Al,O;) eine um den Faktor 5 erhohte 2-Phasen Ruhewirmeleit-
fahigkeit fiir Schwimme. Dies wurde auf die im Gegensatz zu Kugelschiittungen
durchgehende Feststoffstruktur fester Schwdamme und der damit verbundenen unge-
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hinderten Warmeleitung zuriickgefiihrt. Eine Gegeniiberstellung der aus den experi-
mentellen Daten der vorliegenden Arbeit ermittelten 2-Phasen Ruhewérmeleitféhig-
keiten mit ausgewéhlten Literaturergebnissen erfolgt in Kapitel 7.2.3.

Effektive axiale und radiale 2-Phasen Wdrmeleitfihigkeiten

Werden in industriellen Rohrreaktoren Reaktionen mit starker Warmetonung durchge-
fiihrt, kommt es zur Ausbildung charakteristischer Temperaturprofile innerhalb der
Reaktionszone. Die dabei auftretenden rdumlichen Temperaturgradienten unterschei-
den sich in ihrer axialen und radialen Ausprdagung sehr deutlich. Verantwortlich hier-
fiir ist zum einen der konvektive Warmetransport, der durch die vorherrschende Stro-
mungsrichtung beeinflusst wird. Zum anderen wirkt sich die von aulen temperierte
Reaktorwand auf die Temperaturen innerhalb des Festbetts aus. Deshalb ist eine 2-
dimensionale Betrachtung des Wérmetransports, wie von Peng und Richardson [21],
Edouard et. al. [22], Schildhauer et al. [20] und Bianchi et al. [6] vorgeschlagen, es-
sentiell, um die Temperaturverteilung in kontinuierlich durchstromten Schwammpa-
ckungen exakt beschreiben zu kénnen. Auch die Vernachldssigung einzelner axialer
Beitrage zur Wirmeleitung, wie von einigen Autoren angenommen [13, 21, 22], er-
scheint nicht gerechtfertigt. Bislang existieren nur wenige Arbeiten, die sich mit der
effektiven Warmeleitfahigkeit von festen Schwidmmen beschiftigen [6, 21, 22, 64,
72]. Wie bereits erwéhnt, lieferten diese Studien keine allgemeingiiltigen Korrelatio-
nen, die eine verldssliche Berechnung der effektiven Wérmeleitfahigkeit in
Schwammpackungen aller Art ermoglichen. Fiir chemische Reaktoren ist insbesonde-
re der Warmetransport iiber die Reaktorwand, also senkrecht zur Stromungsrichtung,
bestimmend. Deshalb sind in Tabelle 2.5 exemplarisch die wenigen existierenden
Korrelationen zur Berechnung der effektiven radialen 2-Phasen Warmeleitfahigkeit
zusammengefasst.

Tabelle 2.5: Korrelationen zur Berechnung der effektiven radialen 2-Phasen
Wirmeleitfahigkeit fiir keramische Schwammtréger.

T3
Aaphrag = 6,84 %1075 - — 4+ 42,2 Re - As

Peng und Richardson [21] Sy (2.23)
(nur giiltig fiir einen a-Al,O3-Schwammtyp)
Edouard et al. [22] Azpnraa = 0,23 *Up +0,27 (2.24)

(nur giiltig fiir einen SiC-Schwammtyp)

1 -2 +pf'Cp,f'dPore "Up
Decker et al. [72] 2Phjrad — ““2Ph,0 Kyaq (2.25)
mit K,,;= 0,90 - 6,96 (abhingig vom Schwammtyp)

Die von Peng und Richardson verdffentlichte Korrelation (Gl. 2.23) fiir die effektive
radiale 2-Phasen Wirmeleitfahigkeit ist eine gute Berechnungsgrundlage fiir a-Al,O;-
Packungen mit 30 ppi und ¢, = 0,87. Da fiir die Anpassung nur die Messdaten eines
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Schwammtyps mit geringer Stromungsgeschwindigkeit verwendet wurden
(2,86 < Re < 14,4), sollte diese Korrelation flir A,p;,,.¢ nicht auf andere Schwammpa-
ckungen und hohere Stromungsgeschwindigkeiten libertragen werden. Auch die von
Edouard et al. verdffentlichte, einfache Geradengleichung zur Berechnung von Apj, ug
ist nur fiir einen spezifischen Schwammtyp anwendbar.

Die von Decker et al. angepasste Korrelation (Gl. 2.25) ist dem Abschlussbericht
eines DFG-Forschungsprojektes (DU 101/55-1) entnommen, dessen Ergebnisse nicht
in einer referierten Fachzeitschrift veroffentlicht wurden. Dabei wurden keramische
Schwidmme aus unterschiedlichen Materialen (Cordierit, CB-SiC, SSiC) und mit ver-
schiedenen Struktureigenschaften (10 — 45 ppi; €, = 0,76 — 0,81) untersucht. Bei ndhe-
rer Betrachtung der ermittelten Dispersionskoeffizienten K, und K, sind keine
schliissigen Tendenzen in Abhédngigkeit charakteristischer SchwammgroB3en erkenn-
bar. Da A,pj 4 und Aypy . fiir die numerische Beschreibung gleichzeitig angepasst
wurden, ist denkbar, dass sich die ermittelten Parameter gegenseitig beeinflusst haben.

Um die effektive axiale und radiale 2-Phasen Warmeleitfahigkeit ermitteln zu kénnen,
filhrte Dietrich Messungen an Schwidmmen aus a-Al,O3;, OBSiC und Mullit mit unter-
schiedlichen Charakteristiken (10 —45 ppi; €, = 0,75 — 0,85) durch [64]. Dabei wur-
den 2-Phasen Ruhewidrmeleitfahigkeiten und effektive 2-Phasen Warmeleitfahigkeiten
(bei Durchstromung) in verschiedenen Versuchsanlagen bestimmt. Aus Untersuchun-
gen an Kugelschiittungen ist bekannt, dass es moglich ist, die Werte der 2-Phasen
Ruhewdrmeleitfahigkeit aus einer Extrapolation der Messergebnisse fiir die effektive
2-Phasen Wirmeleitfahigkeit fiir uy — 0 zu bestimmen (s. Gl. 2.17 und 2.18 sowie
Abb. 7.8, Kapitel 7.2.3). Fiir die ermittelten Werte fiir A,p; .. konnte Dietrich eine
solche Ubereinstimmung zu A,p, ¢ auch fiir Schwimme nachweisen. Dagegen lagen
die Werte fiir A,p;, 4.0 (bei Durchstromung) stets niedriger als die entsprechenden Wer-
te fiir Ayp 9. Aufgrund dieser Abweichungen, welche auf Messfehler im Versuchsauf-
bau zuriickgefiihrt wurden, sind die Korrelationen fiir A,p;, . nur bedingt anwendbar.
Die von Dietrich ermittelten GroBen fiir die axialen und radialen Dispersionskoeffi-
zienten K,, und K,,; werden im Zusammenhang mit den Ergebnissen der vorliegenden
Arbeit in Kapitel 7.2 diskutiert.

Bianchi et al. [6] ermittelte die effektive radiale Warmeleitfahigkeit fiir metallische
Schwamme aus Aluminium sowie aus einer FeCrAlY-Legierung mit unterschiedlicher
Porositit (g,=0,89 und 0,95) und Porendichte (10 und 40 ppi). Zwar wurde eine
numerische Anpassung zur Berechnung einzelner Werte fiir A,p;, .., aus den Messdaten
durchgefiihrt, jedoch keine allgemeingiiltige Korrelation angegeben. Ein wesentliches
Ergebnis dieser Untersuchungen war, dass die effektive radiale Warmeleitfahigkeit
metallischer Schwidmme hauptséchlich durch den konduktiven Wérmetransport inner-
halb der Schwammstruktur bestimmt wird. Durch die Verwendung von Packungen
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niedrigerer Porositét sowie Materialien mit hoherer Feststoffwirmeleitfdhigkeit war es
moglich, die effektive radiale Warmeleitfdhigkeit entscheidend zu erhohen.

2.1.6 Dispersion in Schwammen

Als hydrodynamische Dispersion kann die verstidrkte Vermischung eines Fluids bei
der Durchstromung eines pordosen Mediums verstanden werden. Diese wird durch
molekulare Diffusionsvorgénge innerhalb der fluiden Phase sowie durch die Wech-
selwirkung des Stromungsfeldes mit der durchstromten Struktur hervorgerufen. Fiir
die Bestimmung von Dispersionskoeffizienten ist es notwendig, die Beitridge in axia-
ler und radialer Stromungsrichtung zu unterscheiden. Experimentell werden Dispersi-
onskoeffizienten durch Tracer-Experimente ermittelt. Um axiale Dispersionskoeffi-
zienten zu bestimmen, wird ein Tracer als Sprung- oder Pulsfunktion am Eintritt der
durchstromten Packung aufgegeben und dessen zeitlicher Konzentrationsverlauf am
Austritt gemessen. Fiir die Bestimmung radialer Dispersionskoeffizienten wird der
Tracer am Eintritt punktformig und kontinuierlich in die Stromung eingediist und
dessen radiale Konzentrationsverteilung am Packungsaustritt erfasst. Aus der gemes-
senen zeitlichen oder rdumlichen Verteilung des Tracers konnen die Dispersionskoef-
fizienten berechnet werden [71, 83-85]. Ahnlich wie fiir die Beschreibung der Wir-
metransporteigenschaften werden fiir die Korrelationen der effektiven Dispersionsko-
effizienten meist (pseudo-) homogene Ansdtze verwendet [86]. Diese setzen sich aus
der molekularen Diffusion und einem strémungsabhéngigen Beitrag zusammen. Wih-
rend fiir Kugelschiittungen zahlreiche Studien fiir die Bestimmung von Dispersions-
koeffizienten verfiigbar sind, existieren fiir Schwammstrukturen bislang nur wenige
Arbeiten.

Um radiale Dispersionskoeffizienten fiir Schwammpackungen aus Cordierit mit unter-
schiedlicher ppi-Zahl bestimmen zu konnen, fithrten Benz et al. Experimente mit der
sogenannten Injektionsmethode durch, bei der ein Tracer punktférmig durch eine
Kapillare in den kontinuierlichen Luftstrom dosiert wurde. Am Packungsaustritt wur-
de der Methan-Tracer mittels einer radial verschiebbaren Messsonde abgesaugt und
dessen rdaumliche Konzentrationsverteilung in einem FID-Detektor analysiert [84].
Hackert et al. und Pereira et al. verwendeten einen dhnlichen Versuchsaufbau, bei
dem ein Rauch-Tracer am FEintritt kontinuierlich zugegeben und dessen rdumliche
Konzentrationsverteilung am Packungsaustritt mithilfe einer Laser-Apparatur [85]
bzw. einer CCD-Kamera [83] erfasst wurde. Hierbei wurden Schwammpackungen aus
PSZ (partially stabilized Zirconia) und Al,O3; mit unterschiedlicher ppi-Zahl unter-
sucht. Djordjevic [87] vergleicht in ihrer Dissertation die Ergebnisse von Benz et al.
und Hackert et al. mit dem Dispersionsmodell fiir durchstromte Festbetten nach Koch
und Brady [88]. Trotz tendenzieller Ubereinstimmung zwischen dem Modell und den
experimentellen Daten, weichen die absoluten Werte fiir die radialen Dispersionskoef-

fizienten zum Teil erheblich voneinander ab.
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Experimentell ermittelte, axiale Dispersionskoeffizienten fiir Schwammstrukturen
sind bislang noch nicht verfiigbar. Auf Basis von numerischen Verfahren konnten
durch Brenner et al. [86], Djorjevic et al. [35] sowie Parthasarathy [89] axiale Disper-
sionskoeffizienten fiir ausgewéhlte Strukturen ermittelt werden, die jedoch nicht ohne
weiteres auf Schwdamme anderer Charakteristik bzw. Materialien {ibertragbar sind.

2.1.7 Anwendungspotential als Katalysatortrager
Vergleich charakteristischer Eigenschaften unterschiedlicher Trigerstrukturen

Neben den bereits genannten Vergleichen mit konventionellen Partikelschiittungen
wurden die Eigenschaften fester Schwidmme auch mit denen von Wabenkorpern ver-
glichen [5, 11, 21, 52, 62]. Bei Wabenkdrpern handelt es sich um monolithische
Strukturen mit parallel verlaufenden, geraden Kanilen, die haufig als Katalysatortra-
ger in der Abgaskatalyse Anwendung finden (s. Abbildung 2.4).

"sisusamns
Ssssassmas

ISR

Abbildung 2.4: Bsp. extrudierter keramischer Wabenkdrper unterschiedlicher Zellgrée [90].

Tabelle 2.6 soll helfen, die fiir den Einsatz als Katalysatortriger relevanten Eigen-
schaften fester Schwdmme durch Gegeniiberstellung mit anderen Tragerstrukturen
qualitativ einzuordnen. Bei vergleichbarer Oberfliche pro Bettvolumen konnte ge-
zeigt werden, dass der Druckverlust fiir Schwammpackungen gréBer ausfillt als fiir
Wabenkorper, jedoch deutlich niedriger als fiir Partikelschiittungen [5, 11, 62]. Wei-
terhin ergaben Messungen unter Stofftransport kontrollierten Bedingungen, dass die
ermittelten Sh-Zahlen bei gleichen Re-Zahlen in der Reihenfolge Partikelschiittungen
> Schwammpackungen > Wabenkorper abnahmen [11, 52]. Peng et. al. verglichen
gemessene effektive Wirmeleitfdhigkeiten mit Literaturwerten fiir Kugelschiittungen
und Wabenkorpern [21]. Bei diesem Vergleich nahm die effektive Wérmeleitfahigkeit
in Richtung Schwammtriger > Kugelschiittungen > Wabenkorper ab. Die fiir
Schwammtriager vielversprechenden Ergebnisse wurden auf einen verbesserten kon-
duktiven Warmetransport im Vergleich zu Kugelschiittungen sowie auf die Mdoglich-
keit der vollstindigen Quervermischung im Vergleich zu Wabenkorpern zuriickge-
fiihrt.
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Tabelle 2.6: Vergleich charakteristischer Eigenschaften fester Schwdmme mit Partikelschiit-

tungen und Wabenkorpern.

Schwamme

Partikelschiittungen

Wabenkorper

MM
N
===
N

AN
Porositit ¢, 0,7 - 0,95 0,4-0,6 0,7-0,8
spez. Oberfliche S, 500 - 11000 m- 500 - 1500 m-1 500 - 6000 m"'
radiale Quervermischung ja ja nein
Druckverlust mittel/gering hoch sehr gering
Stofftransport! mittel gut schlecht
Warmetransport? sehr gut? mittel schlecht?

" Beurteilung der Stoffiibertragung zwischen strémendem Fluid und Feststoffoberfliche
? Betrachtung schlieBt alle Warmetransportmechanismen ein (konduktive und konvektive Beitrige)
? Aussage bezieht sich ausschlieBlich auf keramische Wabenkorper
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2.2 Wirmetransport-Studien: in situ mit Reaktion

2.2.1 Literaturibersicht

Bislang sind nur wenige Verdffentlichungen verfiigbar, die sich mit dem Wiér-
metransport und der Temperaturverteilung in katalytischen Schwammpackungen in
Gegenwart einer exo- oder endothermen Reaktion beschiftigen [16-19, 91]. Liu et al.
verglichen SiC-Schwammtriager und SiO,-Partikelschiittungen, die mit einem
Na, WO4-Mn-Katalysator beschichtet waren, bei der oxidativen Kopplung von Methan
zu C2-Kohlenwasserstoffen [17]. Dabei konnte durch das axiale Verschieben eines
Thermoelements die Temperaturverteilung entlang einer Achse gemessen werden. Die
Untersuchungen ergaben, dass es durch die Verwendung von Schwammtrégern im
Vergleich zu Katalysatorpartikeln moglich war, das Auftreten von Hot-Spots im Re-
aktor zu verhindern. Die flacheren Temperaturprofile fiir SiC-Schwéamme wurden auf
die hohe Feststoffwirmeleitfahigkeit des Trégers zuriickgefiihrt.

Ciambelli et al. verglichen mit Nickel beschichtete Cordierit-Wabenkorper mit a-
AL O;3;-Schwammtridger in einem autotherm betriecbenen Reaktor fiir die Methan-
Reformierung [18]. Die Verwendung von Schwidmmen anstelle von Wabenkdrpern
fiihrte hier ebenfalls zu niedrigeren und ausgeglicheneren Temperaturen innerhalb des
katalytischen Festbetts. Weiterhin zeigten die Schwammkatalysatoren aufgrund der
hoheren spezifischen Oberfldche eine hohere Aktivitit.

Die von Lacroix et al. verwendeten SiC- und a-Al,O3;-Schwammtriager waren mit
einem Kobalt/y-Al,Os-Washcoat beschichtet und wurden bei der Fischer-Tropsch-
Synthese in einem kontinuierlich betriebenen Kolbenstromreaktor verglichen [19].
Durch die Verwendung von SiC- anstatt von a-Al,O;-Tragern konnte fiir hohere
Reaktionstemperaturen eine deutliche Steigerung der C5-Selektivitidt nachgewiesen
werden. Dies wurde darauf zurlickgefiihrt, dass die geringere Warmeleitfahigkeit von
a-AlLO; zur Ausbildung von Hot-Spots innerhalb der Reaktionszone gefiihrt haben
soll. Die Temperaturspitzen innerhalb des Reaktors sollen ein Cracken der héheren
Kohlenwasserstoffe und damit eine geringere C5-Selektivitit zur Folge gehabt haben.
Eine Bestitigung des verbesserten Warmetransports fiir SiC-Triager durch Messung
der Temperaturverteilung innerhalb der Reaktionszone war mithilfe des Versuchsauf-
baus nicht mdglich.

Miihlheims et al. [16] verglichen katalytische Schwammpackungen mit unterschiedli-
chen Material- und Struktureigenschaften mit einer konventionellen Kugelschiittung
bei der partiellen Oxidation von o-Xylol zu Phthalsdureanhydrid. Der verwendete
Kolbenstromreaktor ermdoglichte es, die axiale Temperatur- sowie die Produktvertei-
lung entlang der Reaktionszone unter prozessnahen Bedingungen zu untersuchen.
Dabei konnte gezeigt werden, dass es durch die Verwendung von Schwammtrégern
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anstelle einer Kugelschiittung moglich war, flachere Temperaturprofile entlang der
Reaktionszone zu erhalten. Dariiber hinaus fiithrte der Einsatz von Schwammtrégern
mit hoherer Feststoffwarmeleitfahigkeit zu einer weiteren Absenkung des axialen
Temperaturprofils und damit zu einer verbesserten Abfuhr der Reaktionswirme aus
dem Reaktionsraum. Durch die Verwendung von Schwammtrdgern anstelle von her-
kommlichen Partikelschiittungen wurde die Raum-Zeit-Ausbeute in der partiellen
Oxidation von 0-Xylol entscheidend gesteigert.

Bei allen vorgestellten Studien waren die Versuchsreaktoren nicht fiir die Messung
der rdumlichen Temperaturverteilung innerhalb der katalytischen Packungen konzi-
piert. Die sich in der Reaktionszone ausbildenden Temperaturunterschiede wurden nur
an wenigen Punkten entlang der Mittalachse erfasst und lieen lediglich eine qualita-
tive Bewertung des Warmetransports zu.

2.2.2 Benzolhydrierung als Modellreaktion

An die Modellreaktion fiir die Untersuchungen zum Wérmetransport in katalytisch
beschichteten Schwdmmen war eine Reihe von Anforderungen gekniipft. Um das
Ausbilden ausgepragter Temperaturprofile innerhalb des Kolbenstromreaktors zu
gewidhrleisten, ist eine stark exotherme Reaktion erforderlich. Gleichzeitig ist es not-
wendig, dass das verwendete Katalysator-Tridger-System ein stabiles und reproduzier-
bares Aktivitdtsverhalten aufweist. Als zweckmifBig erschien die Hydrierung von
Aromaten, deren Durchfiihrung aufgrund der starken Wéarmetonung eine sorgsame
Kontrolle der Kontaktzeiten und Reaktionstemperaturen erforderlich macht. Als ein
genereller Vertreter dieser Reaktionsklasse bietet die Gasphasenhydrierung von Ben-
zol (Reaktionsenthalpie 4H’ = -213 kJ/mol [92]) folgende Vorteile fiir die Messrei-
hen unter polytropen Bedingungen: Bei moderaten Reaktionsbedingungen treten keine
unerwiinschten Nebenreaktionen auf, das einzige Produkt ist Cyclohexan. Somit kann
iiber die zu Cyclohexan umgesetzte Benzolstoffmenge direkt auf die freigesetzte Re-
aktionswirme innerhalb des Reaktors geschlossen werden. Weiterhin liegen die fiir
das Ziinden der Benzolhydrierung notwendigen Reaktionstemperaturen vergleichs-
weise niedrig (bei atmosphérischen Bedingungen, 7 > 100 — 130 °C [93-96]). Dies
war flir den Betrieb des polytropen Reaktors von Vorteil (geringere thermische Belas-
tung des Warmetrdgerdls und der Dichtungsmaterialien).

Bei der industriellen Hydrierung von Benzol werden Platin oder Nickel in Form von
Raney-Nickel bzw. als getrigerte Katalysatoren verwendet [92, 97]. Vorzugsweise
werden die Reaktionen unter erhohtem Druck (pg = 20 - 50 bar) bei Temperaturen
zwischen 170 — 230 °C in Suspensions- oder Rieselbettreaktoren durchgefiihrt. Dar-
iiber hinaus sind auch reine Gasphasenprozesse in Festbettreaktoren bekannt.
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In der Forschung kamen neben den oben genannten Elementen [93, 94, 98-103] weite-
re Ubergangsmetalle der 8. bis 10. Nebengruppe wie beispielweise Palladium, Ruthe-
nium, Rhodium, Iridium und Cobalt als Aktivkomponenten zum Einsatz [104-108].
Héaufig verwendete Tragermaterialien sind Al,O; und SiO,. Im Hinblick auf die Akti-
vitdt bei der Hydrierung von Aromaten treffen Cavani und Trifir6 die folgende Abstu-
fung: Pt > Rh > Ru > Ni>Pd > Co > Fe [109].

Aufgrund der guten Verfligbarkeit, einfachen Handhabung und des geringen Preises
wurde flir die vorliegende Arbeit metallisches Nickel als Aktivkomponente ausge-
wihlt. Aulerdem wurden an Ni zahlreiche kinetische Studien durchgefiihrt [93-95,
98, 110-114].

Betriebsfenster der Benzolhydrierung

Die Gasphasenhydrierung von Benzol (Gl. 2.26) ist eine Gleichgewichtsreaktion. Der
Gleichgewichtsumsatz sinkt mit steigender Temperatur und abnehmendem Total-

druck.
@ +3H, - O (2.26)

Benzol Cyclohexan

Die Gleichgewichtskonstante K der Reaktion kann anhand von Tabellenwerten aus
der freien Gibbs-Energie bei Standardbedingungen berechnet werden (G1.2.27) [115].
Der Zusammenhang der Gleichgewichtskonstanten K bzw. K, und den Partialdriicken
der Reaktanten bzw. Produkte ist in Gleichung 2.28 dargestellt. Aus diesen thermody-
namischen Kenndaten kann der Gleichgewichtsumsatz Xggr berechnet werden. Ist
vorgesehen, die Benzolhydrierung bei erhohtem Druck in der Gasphase durchzufiih-
ren, muss zusidtzlich der druckabhingige Siedepunkt von Benzol beachtet werden. Das
Vorgehen zur Berechnung des Siedepunkts nach Clausius-Clapeyron sowie des
Gleichgewichtsumsatzes Xsg wird im Anhang 12.6.1 ausfiihrlich beschrieben.

ARG® = —RT-InK (2.27)
— - i — —p
K = Ky (po) ™" = 225 (py)? (2.28)
mit: ARG° Anderung der Gibbs-Energie bei Standardbedingungen, J/(mol)
R ideale Gaskonstante, J/(mol-K)
T Temperatur, K
K Gleichgewichtskonstante (allgemein), -

K, Gleichgewichtskonstante (bezogen auf Partialdriicke),
Einheit abhdngig von der Stochiometrie
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Av; Anderung der stochiometrischen Koeffizienten der Komponenten i, -
Ps, pc, pr Partialdriicke von Benzol, Cyclohexan und Wasserstoft, bar

Do Referenzdruck, bar

In Abbildung 2.5 sind Verldufe des thermodynamischen Gleichgewichtsumsatzes
(Xgow) fur atmosphérische Bedingungen sowie fiir einen Reaktordruck von pi = 6 bar
dargestellt. Der eingetragene Siedepunkt 7sp dient hierbei zur Orientierung; aufgrund
der Verdiinnung im Reaktionsgemisch lage Benzol auch bei Temperaturen unterhalb
von 150 °C gasformig vor. Anhand der Auftragung wird deutlich, dass das mogliche
Betriebsfenster, also der Bereich zwischen dem Siedepunkt von Benzol und dem
maximal erreichbaren Gleichgewichtsumsatz, bei erhohtem Druck in Richtung hdhe-
rer Temperaturen verschoben ist. Weiterhin ist die Reaktion bei einem Druck von pg=
6 bar ab einer Temperatur von ca. 280 °C durch den maximal mdglichen Gleichge-
wichtsumsatz limitiert.
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Abbildung 2.5: Druckabhdngigkeit des Siedepunkts 7sp von reinem Benzol sowie Einfluss
von Temperatur und Druck auf den Gleichgewichtsumsatz Xsgw in der Gasphasenhydrierung
von Benzol, exemplarisch aufgetragen fiir Reaktionsdriicke von pr = 1 und 6 bar.

Vorgelagertes Chemisorptions-Gleichgewicht

Bei der heterogen katalysierten Gasphasenhydrierung von Aromaten wird in isotherm
betriebenen Reaktoren ein charakteristisches Umsatzmaximum beobachtet. Dabei
zeigt sich stets das gleiche Phinomen: Mit steigender Reaktionstemperatur nehmen
die Umsétze zundchst erwartungsgemél zu, durchlaufen ein Maximum und sinken
anschlieBend wieder auf niedrigere Werte ab. Grundsétzlich wurde dieses Aktivitéts-
maximum fir verschiedene Aromaten [93, 100, 102, 105], unterschiedliche Aktiv-
komponenten [104-108] und Tragermaterialien beobachtet [103, 106, 108]. Als mog-
liche Ursachen werden in der Literatur unter anderem die Deaktivierung der Katalysa-
toren durch Verkokung, eine Katalysatorvergiftung sowie strukturelle Verdnderungen
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an der Katalysatoroberfliche diskutiert. Da das Umsatzmaximum sowohl bei sequen-
tiell steigenden als auch bei sequentiell fallenden Temperaturen durchlaufen wird,
konnen diese Deutungen jedoch ausgeschlossen werden. Zusitzlich zeigen Berech-
nungen, dass das Verhalten nicht durch das thermodynamische Gleichgewicht be-
stimmt werden kann (s. Kap. 12.6.1). Aufgrund der experimentellen Ergebnisse
kommen die meisten Autoren zu dem Schluss, dass das Auftreten des Maximums von
dem vorgelagerten Sorptions-Gleichgewicht der Edukte an der Katalysatoroberfldche
verursacht wird [93, 94, 99, 102, 104, 114]:

Bei Reaktionen vom Typ

A=Ay = P (2.29)
mit 7, = <ReakKads . _ p .. (2.30)
P — Kpes A — Mges A .

ergibt sich fiir die Temperaturabhingigkeit nach Arrhenius

_ koo,Reak'koo,Ads

. EA,Reak+EA,Ads—EA,Des) 2.31)

kges ' eXp ( RT

koo,Des

und somit fiir die Aktivierungsenergie

EA,ges = EA,Reak+EA,Ads - EA,Des . (232)
mit:  rp Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente P, mol/(m’-s)

C4 Konzentration der Komponente 4, mol/m’

ki Geschwindigkeitskoeffizienten der Reaktion (i = Reak; an der Katalysa-

toroberflache), der Adsorption (i = Ads) und Desorption (i = Des) sowie
fiir die Gesamtreaktion (i = ges), 1/s

ko ; Frequenzfaktoren der Reaktion (i = Reak; an der Katalysatoroberfliche)
sowie fiir die Adsorption (i = Ads) und Desorption (i = Des), 1/s

Ey; Aktivierungsenergien der Reaktion (i = Reak; an der Katalysatoroberfli-
che), der Adsorption (i = Ads) und Desorption (i = Des) sowie fiir die
Gesamtreaktion (i = ges), kJ/mol

Wenn der Betrag der Aktivierungsenergie der Desorption E, p.s groB ist, kann die
Aktivierungsenergie der Gesamtreaktion E, ., negativ werden. Im Fall der Ben-
zolhydrierung trifft dies fiir beide Reaktanten zu, denn sowohl Benzol als auch Was-
serstoff werden an Nickel chemisorbiert. Die Desorption ist somit bei beiden Spezies
ein stark aktivierter Prozess. Deshalb kommt es mit steigender Temperatur zur ver-
stirkten Desorption der Edukte und folglich zu den beobachteten Umsatzmaxima.
Dieses fiir die Benzolhydrierung charakteristische Verhalten muss bei der Ableitung
eines kinetischen Modells (Kapitel 5) beriicksichtigt werden.
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2.2.3 Temperaturerfassung in durchstroémten Packungen

Zur Bestimmung der Temperaturprofile in durchstromten Katalysatorschiittungen
kommen in wissenschaftlichen Studien unterschiedliche Messkonzepte zum Einsatz.
Eine Ubersicht hierzu findet sich bei Thomeo et al. [116]. Fiir die Messung der rium-
lichen Temperaturverteilung in Schwammpackungen kénnen prinzipiell zwei Vorge-
hensweisen angewendet werden: Bei der ersten Variante werden die Thermoelemente
in mehrere (bis zu 4), iiber den Packungsquerschnitt verteilte, axial verlaufende
Langsbohrungen in die Schwammstruktur eingefiihrt. Die Temperaturerfassung er-
folgt dabei entwendet durch axial verschiebbare, oder durch Mehrpunkt-
Thermoelemente innerhalb der Packung [6, 21, 91]. Da nicht beliebig viele Langsboh-
rungen, insbesondere bei Packungen mit geringerer Querschnittsflache, moglich sind,
ist die Auflosung der Temperaturverteilung in radialer Richtung bei diesem Vorgehen
nur eingeschriankt moglich. Fiir die zweite Variante wird eine Reihe von Thermoele-
menten radial durch die Reaktorwand in den Reaktionsraum eingefiihrt [22]. Dafiir ist
es notwendig, die Schwidmme zuvor mit entsprechenden Bohrungen orthogonal zur
Stromungsrichtung zu versehen. Die Messung der rdumlichen Temperaturverteilung
erfolgt hier ebenfalls durch Mehrpunkt- bzw. radial verschiebbare Thermoelemente an
mehreren axialen Positionen entlang der Reaktionszone. Bei beiden Messmethoden ist
eine Storung des Stromungsprofils durch die Thermoelemente im Inneren der Pa-
ckung unvermeidlich. Weiterhin treten bei der Bestimmung der Temperaturen im
Reaktionsraum Messabweichungen durch Warmeleitung entlang der Thermoelement-
hiilse auf [117-119]. Eine rechnerische Korrektur der gemessenen Temperaturprofile,
wie von Kuczynski et al. fiir radial in den Reaktionsraum eingefiihrte Thermoelemen-
te vorgeschlagen [118], setzt die Kenntnis des Temperaturverlaufs an der Aulenseite
der Thermoelemente voraus. Da dies jedoch die eigentliche MessgroBe darstellt, sind
solche Berechnungen im Nachhinein wenig aussagekriftig. Jorge et al. [119] nehmen
an, dass diejenigen Messwerte, welche durch das Einschieben der Messfiihler tiber die
Reaktormittelachse hinaus erfasst wurden, nicht durch Warmeleitung beeintrachtigt
sind. Diese Annahme konnte durch Simulationsrechnungen (siche Anhang 12.6.5)
ebenfalls wiederlegt werden. AbschlieBend bleibt festzustellen, dass Messabweichun-
gen aufgrund von Wiarmeleitungseffekten bei der Aufhahme von Temperaturprofilen
innerhalb durchstromter Packungen nicht vollstindig vermieden werden konnen.

Fiir eine geeignete Messmethodik miissen, neben den genannten Aspekten, auch sol-
che zum Einbau und Wechsel der katalytischen Packungen sowie der Temperatur-
messfiihler beriicksichtigt werden. Fiir die Untersuchungen zum Wéirmetransport in
der vorliegenden Arbeit war es notwendig, insbesondere die radialen Temperaturpro-
file innerhalb der katalytischen Zone mit hoher Auflésung fiir eine Vielzahl unter-
schiedlicher Schwammpackungen zu vermessen. Deshalb wurde die Temperaturver-
teilung innerhalb der Reaktionszone des polytrop betriebenen Reaktors durch radial

verschiebbare Thermoelemente erfasst. Auf die Entwicklung der Mess- und Auswer-
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temethode, fiir die der Messfehler zufriedenstellend minimiert werden konnte, wird in
Kapitel 3.2.4 und 3.2.5 eingegangen. Eine Abschitzung der verbleibenden Messab-
weichung ist dem Anhang unter 12.6.5 zu entnehmen.
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3 Versuchsanlagen und -Auswertung

3.1 Versuchsanlage mit Berty-Reaktor

Der sogenannte Berty-Reaktor wurde von J. M. Berty fiir den Laborbetrieb entwickelt,
um ideale Riickvermischung trotz Anwesenheit eines ruhenden Katalysatorbetts zu
realisieren [120]. Richtig betrieben verhélt er sich wie ein idealer, d. h. gradientenfrei-
er Rithrkessel und eignet sich daher besonders gut fiir die Erfassung kinetischer Mess-
daten.

3.1.1 Autfbau der Versuchsanlage

Ein VerfahrensflieBbild der Versuchsanlage ist in Abbildung 3.1 dargestellt. Die An-
lage kann in die Abschnitte Eduktdosierung, Reaktoreinheit und Gasanalyse unter-
gliedert werden. Die Anlagensteuerung erfolgte weitestgehend manuell. Eine Sicher-
heitsschaltung ermdglichte die Notspililung mit Stickstoff sowie die Notabschaltung
der Wasserstoffzufuhr durch Magnetventile. Detailangaben zu einzelnen Anlagen-
komponenten sind dem Anhang unter 12.1.1 zu entnehmen.
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Analyse
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Abbildung 3.1: Vereinfachtes Verfahrensfliebild der Laboranlage mit Berty-Reaktor. Dar-
stellung ohne die elektrischen Heizungen an Rohrleitungen und Anlagenkomponenten.

Eduktdosierung

Die Dosierung aller gasformigen Komponenten erfolgte durch elektronisch gesteuerte
Massendurchflussregler (Brooks, MFC 5850 E-, S- und TR-Serie). Die Spezifikatio-
nen der eingesetzten Gase sind im Anhang unter 12.1.4 angegeben. Zur Bereitstellung
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des Reaktionsgemisches wurden Wasserstoff und Stickstoff vorgeheizt und am Ein-
lass des U-formigen Verdampfers (Y4“-Rohr, Linge ca. 0,5 m) mit fliissigem Benzol
vermischt, das aus einem Vorratsbehélter mithilfe einer Hochdruckpumpe (Gilson,
Piston Pump 307) gefordert wurde. Durch die VergroBerung der Verdampferoberfla-
che mithilfe einer Partikelschiittung aus inertem SiC-Splitt sowie durch die kontinu-
ierliche Temperatursteigerung entlang der Verdampferstrecke konnte eine konstante,
pulsationsfreie Verdampfung des Benzols gewéhrleistet werden. Alle dem Verdamp-
fer folgenden Rohrleitungen bis hin zum katalytischen Nachverbrenner (KNV) wur-
den elektrisch auf Temperaturen oberhalb der entsprechenden Siedepunkte der Gas-
komponenten beheizt, um ein Auskondensieren zu verhindern.

Berty-Reaktor

Eine 3D-Darstellung des Berty-Reaktors (Fa. Biichi Glas Uster) ist in Abbildung 3.2
gezeigt. Vor Beginn einer Messreihe wurde der Korb mit einer definierten Menge an
grob zerstoBenem Schwammbkatalysator sowie inertem SiC-Splitt gefiillt und in den
Reaktor eingebracht. Der Splitt diente der besseren Stromungs- und Temperaturvertei-
lung innerhalb des Korbes. Das ZerstoBBen ermoglichte eine definierte Einwaage sowie
eine bessere Verteilung des Katalysators. Unterhalb des Korbes befanden sich der
Reaktorein- und Auslass sowie ein Rotor, durch den das Gasgemisch im Reaktions-
raum kontinuierlich riickvermischt wurde. Dieser wurde {iber eine Magnetkupplung
durch einen Motor (Biichi Glas Uster, Cyclone 0.75, Uy, = 3000 min'l) angetrieben.
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Abbildung 3.2: Berty-Reaktor, Fa. Biichi Glas Uster. 3D-Viertelschnitt, teilexplodierte Dar-

stellung. Interne Riickfiihrung des Reaktionsgemischs - rote Pfeile - durch
Rotor unter dem Katalysatorkorb; Gradientfreiheit ab U = 2800 min™".
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Die Reaktortemperatur wurde iiber einen dufleren, elektrischen Heizmantel geregelt.
Zusitzlich wurde diese iiber einen Temperatursensor (Pt 100), welcher sich in der
Gasphase oberhalb des Katalysatorkorbs befand, tiberpriift. Um die Magnetkupplung
und Motorlagerung vor Uberhitzung zu schiitzen, wurden diese von auBen durch ein
zirkulierendes Warmetrégerdl auf 135 °C temperiert (Thermostat: Haake, DC3. Tré-
gerdl: Roth, Rotitherm M150). Eine Beeintrichtigung der Messergebnisse durch
Blindaktivitit der eingesetzten Materialien, Auskondensation der Kohlenwasserstoffe
im Bereich der Magnetkupplung sowie mangelnde Riickvermischung der Reaktanden
konnte in Vorversuchen ausgeschlossen werden (siche dazu Anhang 12.1.1).

Gasanalyse

Die Trennung und quantitative Bestimmung der organischen Bestandteile erfolgte
mithilfe eines onl/ine Gaschromatographen mit FID-Detektor. (GC, Agilent Technolo-
gies, 6890N, Trennsdule: HP Plot/Q). Dazu wurde dem Gasgemisch nach der Reak-
toreinheit zunichst der interne Standard (20 Vol.-% Ethan in Stickstoff) zudosiert. Die
anschliefende Probenaufgabe in den GC erfolgte diskontinuierlich mithilfe eines 6-
Port Ventils (Vici AG, Typ: DC6UWT). Zur Analyse der Gaszusammensetzung am
Reaktoreintritt bestand die Moglichkeit, die Reaktoreinheit mithilfe einer Bypass-
Schaltung zu umgehen. Informationen zur GC-Kalibrierung und der Trennmethode
sind dem Anhang unter 12.1.3 zu entnehmen.

Am Ende der Versuchsanlage wurde das Reaktionsgemisch in einem katalytischen
Nachverbrenner (KNV) mit einem Uberschuss an Luft vollstindig verbrannt. Die
anschliefende, kontinuierliche Messung der CO,-Konzentration im Abgas mithilfe
eines Infrarot Gasanalysators (Rosemount, Binos 1.1) ermdglichte es, die Kohlen-
stoffbilanz der Anlage zu tlberpriifen. Dadurch konnten Verluste durch Kondensati-
onsvorgiange sowie die Qualitit der Verdampfung iiberpriift werden.

3.1.2  Versuchsdurchfiihrung

Am Vortag einer Messung wurde der gefiillte Katalysatorkorb in den Reaktor einge-
bracht und eine iiber Nacht ablaufende Reduktionssequenz gestartet. Details hierzu
sind im Anhang unter 12.1.1, Angaben zu den Reaktionsbedingungen im Berty-
Reaktor im Kapitel 3.3 zu finden. Vor Beginn der Bypass-Messungen wurde der Re-
aktor mithilfe von Stickstoff mit dem spéteren Reaktordruck beaufschlagt. Weiterhin
wurde der Reaktor durch den dufleren Heizmantel und das Warmetrdgerdl auf die
gewiinschte Temperatur gebracht. AnschlieBend konnte mit der Dosierung aller Gase
sowie dem fliissigen Benzol begonnen werden. Dabei wurde der Druck mithilfe eines
Feindosierventils am Ende der Reaktoreinheit manuell eingeregelt. Im Anschluss an
eine Einlaufphase von ca. 10 min konnte mit den GC-Messungen zur Bestimmung der
Eduktzusammensetzung (Bypass-Betrieb) begonnen werden. Nach dem Erreichen
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konstanter Benzolkonzentrationen (meist 3-4 GC-Proben, Analysendauer je 13,5 min)
wurde der Rotor mit einer Drehzahl von U = 2900 — 3000 min™' gestartet und das
Gasgemisch durch den Reaktor geleitet. Da es sich bei der Benzolhydrierung um eine
volumenverkleinernde Reaktion handelt, musste nach dem Ziinden der Reaktion der
Reaktordruck nachjustiert werden. Weiterhin wurde durch kleine Anpassungen in der
Manteltemperatur die gewlinschte Reaktortemperatur exakt eingestellt. Im Anschluss
an diese Einlaufphase wurden die GC-Messungen zur Bestimmung der Gaszusam-
mensetzung am Reaktorausgang gestartet. Nachdem sich auch hier konstante Gaszu-
sammensetzungen am Reaktorausgang eingestellt hatten (meist 3 — 7 Einzelmessun-
gen), wurde eine Temperaturrampe zur ndchsten Temperaturstufe gestartet (Schritt-
weite: 10 °C). Diese Prozedur wurde nach dem Erreichen isothermer und stationdrer
Reaktionsbedingungen und der Messung der jeweiligen Gaszusammensetzung bis zur
gewiinschten Endtemperatur wiederholt. Das anschlieBende Abfahren der Versuchs-
anlage beinhaltete den Stopp der Eduktdosierung, das Spiilen des Reaktors mit Inert-
gas, das Abschalten des Rotors sowie das Abkiihlen der Reaktoreinheit. Je nachdem,
ob der Katalysator fiir eine weitere Messreihe vorgesehen war (max. 3 Wiederholun-
gen fiir eine Katalysatorprobe), wurde der Katalysatorkorb im Reaktor belassen oder
auswechselt.

3.2 Versuchsanlage mit polytropem Reaktor

3.2.1 Erforderliche Leistungsmerkmale

Die Messungen an der Versuchsanlage mit Kolbenstromreaktor dienten der Untersu-
chung des Wiarmetransports in unterschiedlichen Katalysatorpackungen unter polytro-
pen Betriebsbedingungen. Um das Ausbilden der dafiir benétigten Temperaturprofile
entlang der Reaktionszone im stationdren Betrieb zu gewihrleisten, waren hinreichen-
de Eduktkonzentrationen, Fluiddurchsitze sowie Anlagendriicke notig. Diese zu reali-
sieren erforderte eine entsprechende Dimensionierung des Verdampfers sowie der
Kondensatoren zur Abtrennung der toxischen Bestandteile aus dem Reaktionsge-
misch. Weiterhin ist es fiir die Untersuchung der Wiarmetransporteigenschaften kata-
lytischer Schwiamme essentiell, dass der den Warmetransport limitierende Widerstand
innerhalb der Katalysatorpackung liegt und nicht durch den Transport innerhalb der
Reaktorwand beeinflusst wird. Deshalb wurde der Reaktor mit einer dul3eren, 6ldurch-
stromten Temperiereinheit versehen. Durch einen hohen Turbulenzgrad im Wiarme-
trigermedium an der AuBlenseite des Rektionsrohrs war es moglich, die {iber die Re-
aktorwand abgefiihrte Reaktionswdrme aus dem Reaktionsraum zu leiten und eine
anndhrend konstante Wandtemperatur zu gewéhrleisten. Da das Ziel der Messungen
darin bestand, die sich im stationdren Betriebszustand entlang der Reaktionszone
einstellenden Temperaturprofile sowohl in axialer als auch in radialer Richtung zu
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erfassen, war die Entwicklung einer entsprechenden Messmethode notwendig, auf die
in Kapitel 3.2.4 und 3.2.5 detailliert eingegangen werden soll.

3.2.2 Autfbau der Versuchsanlage

In Abbildung 3.3 ist ein FlieBbild der Anlage mit polytropem Reaktor dargestellt.
Hauptbestandteile bilden hierbei die Gas- und Eduktdosierung, die Reaktoreinheit, die
Gasanalyse sowie die Kondensatoreinheit. Zur Bedienung der Versuchsanlage wurde
mithilfe der Programmierumgebung LabVIEW eine Steuersoftware entwickelt. Diese
ermoglichte die Regelung der Temperaturen innerhalb der Anlage, die Uberwachung
des Prozessdrucks, die Dosierung der Edukte sowie das Auslesen und die Aufzeich-
nung der Messdaten. Eine iibergeordnete Uberwachungsroutine gewihrleistete den
sicheren Betrieb durch entsprechendes Abschalten einzelner Komponenten bzw. Spii-
len der Anlage im Storfall. Weiterhin war es mdglich, Regenerationszyklen automati-
siert iiber Nacht durchzufiihren. Details zur Versuchsanlage sind dem Anhang unter
12.1.2 zu entnehmen.
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Abbildung 3.3: Vereinfachtes AnlagenflieBbild der Versuchsanlage mit polytropem Reaktor.
Darstellung ohne die elektrischen Heizungen an Rohrleitungen und Anlagenkomponenten.

Gas- und Eduktdosierung

Alle Gase fiir die Durchfithrung der Versuche, die Regeneration der Katalysatoren
sowie fiir die anschliefende Gasanalyse wurden mithilfe von Massendurchflussreglern
(Bronkhorst, EL-FLOW, Typ: FA-201) in die Versuchsanlage dosiert (Spezifikatio-
nen siche Anhang 12.1.4). Zur Bereitstellung des Reaktionsgemisches wurden zu-
nichst Wasserstoff und Stickstoff durch die Vorheizstrecke und anschlieBend in den
Verdampfer geleitet. Das fliissige Benzol wurde aus einem Vorratsbehilter mithilfe
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einer Hochdruckpumpe (Gilson, Piston Pump 307) ebenfalls am Einlass des Ver-
dampfers aufgegeben und mit den gasformigen Komponenten vermischt. Der Ver-
dampfer bestand aus einem 1 m langen, U-formigen ’2“-Rohr, welches zur VergrofBe-
rung der Oberflédche mit zylinderformigen Edelstahlnetzen gepackt war. Diese ermog-
lichten eine vollstandige und pulsationsfreie Verdampfung des Benzols entlang der
Verdampferstrecke. Zur Vermeidung von Kondensation wurden die Temperaturen in
den Rohrleitungen tiber die druckabhéngigen Siedetemperaturen der Gaskomponenten
gehalten. Dariiber hinaus verfiigte die Eduktdosierung iiber elektrische Sicherheits-
ventile, welche im Bedarfsfall mithilfe der Anlagensteuerung eine sofortige Unterbre-
chung der Benzol- und Wasserstoffzufuhr sowie das Spiilen der Versuchsanlage mit
Stickstoff ermdglichten.

Reaktor mit Wandkiihlung

Abbildung 3.4 zeigt eine Schnittdarstellung des eingesetzten Rohrreaktors (/x =
416 mm, di = 19,5 mm). Im Fall der Bestiickung mit Schwammtrégern bestand die
katalytische Zone aus 3 beschichteten Schwammkerzen (/g = 50 mm, ds = 19,2 mm)
mit einer Gesamtlinge von 150 mm. Um das Ausbilden eines gleichmifBigen Stro-
mungsprofils zu ermdglichen, waren Ein- und Auslaufzone mit unbeschichteten
Schwammen der gleichen Sorte bestiickt. Vor dem Einbau wurden alle Schwidmme
mit einer wiarmeleitenden Karbonfolie umwickelt, um die Bildung eines Ringspalts an
der AuBenseite der Schwammkerzen zu vermeiden. Dies verhinderte einerseits By-
passstromungen entlang der Reaktorwand, andererseits konnte dadurch ein ungehin-
derter Wérmetibergang von den Schwammtrigern zur Reaktorwand gewéhrleistet
werden [121].
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Abbildung 3.4: 2D-Schnittzeichnung des Reaktors mit Wandkiihlung. TW: Temperatur in
der Reaktorwand, TR: Temperatur innerhalb des Reaktors. Darstellung mit katalytischer
Schwammpackung.
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Fiir Referenzmessungen mit Katalysatorkugeln wurde eine Partikelschiittung mit einer
katalytischen Zone von 150 mm Lénge innerhalb des Reaktors platziert. Die Ein- und
Auslaufzone waren mit unbeschichteten Kugeln des gleichen Durchmessers gefiillt.
Aufgrund des direkten Kontakts der Kugeltrager mit der Reaktorwand konnte auf die
Umwicklung mit Karbonfolie verzichtet werden.

Um die rdumliche Temperaturverteilung innerhalb des Reaktor erfassen zu konnen,
wurden 9 radial bewegliche Thermoelemente (d7c = 0,5 mm, Typ K, Klasse 1) in
einem axialen Abstand von 25 mm zueinander durch die Reaktorwand im Inneren der
Schwammpackungen platziert (3D-Darstellung, siche Anhang 12.1.2). Um dies zu
ermoglichen, musste jede Schwammkerze mit einer radialen Bohrung sowie zwei
dazu orthogonal verlaufenden Nuten an der Stirnseite versehen werden. Ferner waren
9 weitere Thermoelemente entlang des Reaktormantels angebracht, um den Tempera-
turverlauf innerhalb der Reaktorwand zu messen. Aufgrund der losen Struktur konn-
ten fir die Vermessung von Kugelpackungen keine radial beweglichen Thermoele-
mente eingesetzt werden. Anstelle dessen wurden hierfiir Thermoelemente (dr¢=
1 mm, Typ K, Klasse 1) fest installiert, die den Temperaturverlauf entlang der Mittel-
achse der Kugelschiittung erfassten.

Die Ein- und Auslaufzonen des Reaktors wurden mithilfe von Heizmanschetten
elektrisch beheizt. Im Bereich der Reaktionszone war der Reaktor mit einem Doppel-
mantel ausgestattet, in dem Silikondl (Huber, Typ: Thermofluid P20.275.50) mithilfe
eines Umwalzthermostaten (Huber, CC-304 B)) zirkuliert wurde. Die maximale Tem-
peraturerhohung des Warmetragerols zwischen Ein- und Auslass des Mantels lag bei
allen ausgewerteten Messungen unter 1 °C. Da das Thermodl nur fiir den Einsatz bis
275 °C geeignet war, jedoch Regenerationszyklen bei hoheren Temperaturen durchge-
fiihrt werden mussten, bestand zusétzlich die Moglichkeit das Thermofluid aus dem
Temperiermantel abzulassen und die Reaktionszone elektrisch zu beheizen.

Gasanalyse

Die Analyse der Edukt- und Produktzusammensetzung erfolgte mit demselben Gas-
chromatographen wie fiir die Versuchsanlage mit Berty-Reaktor. Der einzige Unter-
schied bestand darin, dass aus Kostengriinden anstelle eines ethanhaltigen Mischgases
reines Ethan als interner GC-Standard verwendet wurde. Mithilfe einer der Proben-
schleife des GCs vorgeschalteten Ventilbox war es moglich, im laufenden Messbe-
trieb von beiden Anlagen auf die GC-Analytik zuzugreifen.

Aufgrund der hohen Fluiddurchsdtze war es nicht moglich, das gesamte Reaktions-
gemisch im katalytischen Nachverbrenner vollstindig zu oxidieren. Um dennoch die
Kohlenstoffbilanz sowie die Verdampferleistung {iberwachen zu kénnen, wurde nur
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ein definierter Teilstrom des Zu- bzw. Ablaufs am Reaktor durch den katalytischen
Nachverbrenner geleitet. Die anschlieBende kontinuierliche Messung des CO,-Gehalts
im Abgas erfolgte wiederum mithilfe eines Infrarot Gasanalysators (Rosemount,
BINOS 102 M).

Kondensatoreinheit

Der iiberwiegende Anteil der Reaktionsmischung wurde durch eine 2-stufige Konden-
satoreinheit geleitet, um die toxischen Bestandteile des Gasstroms abzutrennen. Die
Kondensatoren bestanden je aus einem doppelwandigen Behilter, die durch einen
Kryostaten (Haake K 20/DC 30) mit einer Kiihlfliissigkeit (ca. 10 Vol.-% Glycol in
Wasser) auf 6 °C temperiert wurden. Durch die Aufgabe des Gasstroms am Boden der
Kondensatoren und mithilfe einer die Oberfldche vergroBernden Formkorperschiittung
war es moglich, Benzol und Cyclohexan nahezu vollstindig zu entfernen. Durch
Schnellverschliisse unterhalb der Kondensatoren konnte das anfallende Kondensat
iiber gasdichte Transportbehilter der Entsorgung zugefiihrt werden.

3.2.3 Versuchsdurchfiihrung
Aktivierung und Regeneration

Bevor mit den Messungen im polytropen Betrieb begonnen werden konnte, mussten
die Nickelkatalysatoren zunichst durch Reduktion in Wasserstoff aktiviert werden.
Weiterhin ergaben Voruntersuchungen zur Katalysatorstabilitédt, dass nach etwa einem
Messtag eine Regeneration der Katalysatoren notwendig war. Auf die Aktivierungs-
und Reduktionsmethode wird in Kapitel 4.4.1 ausfiihrlich eingegangen. Fiir die prak-
tische Durchfiihrung beider Vorgédnge ist wichtig, dass diese in sifu im Reaktor bei
Temperaturen von bis zu 370 °C durchgefiihrt werden. Die dabei eingesetzten Teflon-
klemmringe der Thermoelemente (notwendig, um das radiale Verschieben zu ermog-
lichen) und das Silikondl waren jedoch nur fiir den Einsatz bis ca. 260 — 270 °C ge-
eignet. Deshalb mussten am Ende einer Messreihe das Triagerol abgelassen sowie die
Thermoelemente durch Platzhalter ersetzt werden. Das Vorgehen zum Umriisten der
Reaktoreinheit vor der in situ Aktivierung und Regeneration ist im Anhang 12.1.2
beschrieben. Um nach Abschluss der Messungen an einer Katalysatorpackung einen
schnellen Wechsel zu ermoglichen, standen 2 baugleiche Reaktoreinheiten zur Verfii-

gung.
Anfahren der Anlage und Einstellung verschiedener Betriebspunkte

Vor Beginn einer Messreihe wurden die Platzhalter entfernt und die Thermoelemente
im Reaktor positioniert. Danach erfolgte ein statischer Drucktest der Reaktoreinheit,
um die Dichtigkeit der Teflonklemmringe zu tberpriifen. Im Anschluss wurde der
Reaktor mit dem Reaktionsdruck beaufschlagt und mithilfe der im Bereich der Ein-
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und Auslaufzone befindlichen Heizmanschetten sowie durch den &uBleren Temperier-
mantel auf Reaktionstemperatur gebracht. Wiahrenddessen konnte in Bypass-Stellung
mit der Dosierung der Edukte Wasserstoff, Stickstoff und Benzol begonnen werden.
Der Anlagendruck wurde dabei mit einem Feindosierventil eingeregelt. Details zu den
verwendeten Eduktzusammensetzungen sowie zu den Reaktionsbedingungen im poly-
tropen Reaktor sind in Tabelle 3.1 im Kapitel 3.3 aufgefiihrt. Nach Bestimmung der
Benzoleingangskonzentration (mind. 3 konstante Messwerte des GCs) wurde auf
Reaktorbetrieb umgeschaltet. Durch das Ziinden der Reaktion und durch die freiwer-
dende Reaktionswirme bildeten sich daraufthin rdumliche Temperaturprofile innerhalb
der Reaktionszone aus. Sobald sich die Temperaturen innerhalb sowie die Gaszu-
sammensetzung am Ausgang des Reaktors zeitlich nicht mehr dnderten, war der stati-
ondre Betriebszustand erreicht (Dauer ca. 20 — 30 min). AnschlieBend konnte mit der
Aufnahme der rdumlichen Temperaturverteilung begonnen werden (s. Kapitel 3.2.4).

Nachdem die Temperaturmessungen an einem Betriebspunkt abgeschlossen waren,
konnten durch Anpassung der Eingangszusammensetzung sowie des Gesamtvolumen-
stroms weitere Betriebspunkte angefahren und stationir vermessen werden. Die Er-
mittlung der dazugehdrigen Eduktzusammensetzungen erfolgte im Anschluss an die
Reaktormessungen durch weitere GC-Analysen im Bypass-Betrieb. Nach dem Herun-
terfahren der Versuchsanlage (Stopp der Edukte, Spiilen des Reaktors, Entleerung der
Kondensatoren) wurden die Katalysatoren entweder wie im Anhang unter 12.1.2
beschrieben regeneriert oder ein Reaktorwechsel durchgefiihrt.

Vorgehen zur Untersuchung der Katalysatorstabilitdt

Im Vorfeld der Messungen zum Wérmetransportverhalten verschiedener Packungs-
strukturen mussten zundchst Untersuchungen zur Katalysatorstabilitit und Desaktivie-
rung durchgefiihrt werden. Dazu wurden die Bedingungen und Gaszusammensetzun-
gen bei der in situ Aktivierung und Regeneration variiert und ihr Einfluss auf die
Katalysatorperformance untersucht. Das Vorgehen bei den anschlieBenden Aktivi-
taitsmessungen entsprach im Wesentlichen dem bereits beschriebenen, jedoch wurden
die Versuche mit ldngerer Standzeit durchgefiihrt (100 — 300 min), um die zeitliche
Verdnderung der Katalysatoraktivitidt beobachten zu konnen (Details siche Kapitel
4.4.1und 12.5.3).

Vorgehen zur Untersuchung unbeschichteter Packungen

Es wurden Vergleichsexperimente an unbeschichteten Schwammtragern und Kugel-
schiittungen durchgefiihrt, um den Warmetransport innerhalb der Packungsstrukturen
ohne Reaktion als auch Wirmeleitungseffekte in den eingesetzten Thermoelementen
zu untersuchen. Dabei wurde der Eduktgasstrom durch die Rohrleitung im Zulauf und
die Heizmanschetten in der Einlaufzone des Reaktors auf Temperaturen von bis zu
269 °C vorgeheizt. AnschlieBend wurde dieser liber die auf 170 °C temperierte Pa-
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ckung geleitet und der Temperaturverlauf entlang der Messzone im stationdren Zu-
stand aufgezeichnet. Dabei bestand das Eduktgas entweder aus einer fiir die Ben-
zolhydrierung tiblichen Zusammensetzung (s. Kapitel 3.3) oder aus reinem Stickstoff.
Variiert wurden bei diesen Versuchen die Gastemperatur in der Vorheizstrecke des
Reaktors sowie der Gesamtvolumenstrom.

3.2.4 Erfassung der raumlichen Temperaturverteilung

Das Vorgehen zur Aufnahme der radialen Temperaturprofile ist in Abbildung 3.5
schematisch dargestellt. Zu Beginn der Vermessung eines Betriebspunktes waren
stationdre Reaktionsbedingungen sowie das Einflihren der Thermoelemente bis zur
gegeniiberliegenden Reaktorwand notwendig. Nach Start der Messwerterfassung
wurden alle 9 Thermoelemente in definierten Abstinden entlang des Reaktorquer-
schnitts verschoben. Dabei geben die radialen Positionen 0 bis 19 den Abstand der
Thermoelementspitze zur gegeniiberliegenden Reaktorwand an. Im Bereich der Mit-
telachse des Reaktors betrug die Schrittweite 1 mm, hin zur Reaktorwand betrug der
Abstand zweier Messwerte 2 mm. Uber den Reaktorquerschnitt ergaben sich daraus
insgesamt 12 Messpunkte. Fiir jeden dieser Messpunkte wurde die Temperatur aus
dem Mittelwert 30 diskreter Messwerte iiber einen Zeitraum von 60 s erfasst. Um die
Stationaritdt am Ende einer Messreihe zu liberpriifen wurden, alle Thermoelemente
zuriick auf die radiale Position 8 verschoben und ein Vergleichswert aufgenommen.

‘ radiale Position: ‘

o] [2] [ [¢ @@:llolnl [13] [(15] [17]  [19]
7 < > | Z
dl

| < G

||1mm| |2mm 7

Abbildung 3.5: Schematische Darstellung der Messmethode zur Erfassung radialer Tempera-
turprofile.

3.2.5 Auswertungsmethode fiir die radialen Temperaturprofile

Durch die gewidhlte Messanordnung mit radial in die Katalysatorpackung eingefiihrten
Thermoelementen traten Wirmeleitungseffekte zwischen Thermoelementhiilse und
Reaktorwand auf, welche die gemessenen Temperaturen verfilschten (s. Kapitel
2.2.3). Es wurden experimentelle Untersuchungen zur Warmeleitung in Thermoele-
menten sowie Simulationsrechnungen mithilfe der CFD-Software OpenFOAM durch-
gefiihrt, um diese Messfehler zu minimieren. Ergebnisse hierzu finden sich im folgen-
den Abschnitt sowie im Anhang unter 12.6.5.
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In Abbildung 3.6 (A) ist der radiale Temperaturverlauf innerhalb der Packungen
25 mm nach Eintritt in die Temperaturmesszone aufgetragen. Aufgrund der zylindri-
schen Reaktorgeometrie und der rdumlich homogenen Kiihlung der Reaktorwand,
sollte das reale Temperaturprofil innerhalb der Packungen einen parabolischen Ver-
lauf mit dem Maximum an der Reaktormittelachse aufweisen. Die gemessenen Profile
zeigen jedoch einen asymmetrischen Verlauf mit dem Temperaturmaximum zwischen
Mittelachse und Reaktorwand. Simulationsrechnungen ergaben, dass je nachdem wie
weit die Temperatursensoren in die Packung hineinragen, die Wiarme innerhalb der
Thermoelemente entweder vom heilleren Zentrum hin zur Thermoelementspitze, oder
von der heilleren Spitze hin zur Reaktorwand abgeleitet wird (s. Kap. 12.6.5). Dies
fiihrt zu einer Uberschitzung der Temperaturmesswerte jenseits der Mittelachse sowie
zu einer Unterschitzung der Werte zwischen Mittelachse und Reaktorwand. Weiterhin
zeigten die Simulationen, dass die Warmeleitung innerhalb der Thermoelemente ab-
héngig von der zur Verfiigung stehenden Querschnittsfldche ist. Deshalb musste ein
Kompromiss zwischen ausreichender mechanischer Stabilitdt fiir den Reaktoreinsatz
und moglichst geringem Durchmesser der Temperatursensoren gefunden werden
(drc= 0,5 mm fiir Schwimme, drc = 1 mm fiir Kugelschiittungen).
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Abbildung 3.6: Radiale Temperaturprofile in unbeschichteten Schwammpackungen (10 ppi;
&, = 0,80) ohne Reaktion. Gaseintrittstemperaturen: T1 =221 °C; T2 =246 °C; T3 = 261 °C.
Vy = 4500 ml/min; ¢z = 7,5 Vol.-%; Temperatur Wirmetriger = 170 °C. (A) T-Profile
entlang des Reaktorquerschnitts, TC-Einfiihrung von rechts. (B) Gemittelter T-Verlauf zwi-
schen Reaktormittelachse und —Wand. Fehlerbalken entsprechen der Messabweichung. Ge-
punktete Linien dienen der Ubersicht und sind nicht berechnet.

Wie in Abbildung 3.6 (A) gezeigt, ist die durch Warmeleitung hervorgerufene Verzer-
rung der gemessenen Temperaturverlaufe umso deutlicher ausgeprigt, je groBer die
Temperaturgradienten zwischen Packungszentrum und Reaktorwand sind. Um die
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konduktiven Effekte innerhalb der Thermoelemente auszugleichen, wurden die Mit-
telwerte aller radialsymmetrischen Temperaturmessstellen errechnet (sieche Abb. 3.5,
z. B. Position 0-19, 2-17 ... 9-10). In Abbildung 3.6 (B) sind die resultierenden Tem-
peraturverldufe von der Mittelachse hin zur Reaktorwand aufgetragen. Zusitzlich
wurde eine Abschitzung der verbleibenden Messabweichung durchgefiihrt (s. Kap.
12.6.5), deren Ergebnisse anhand der Fehlerbalken dargestellt sind. Obwohl die Mess-
abweichung der gemittelten Werte mit groBer werdendem Abstand zur Mittelachse
zunimmt, betrdgt der relative Fehler der Temperaturwerte maximal 5,2 %.

Messabweichungen hervorgerufen durch Wérmeleitung innerhalb radial in den Reak-
tor eingefiihrter Thermoelemente lassen sich unmdoglich vollstindig vermeiden. Durch
die Mittelung von iiber- und unterschitzten Messwerten innerhalb des Reaktors sowie
durch den Einsatz von Thermoelementen mit moglichst geringem AuBlendurchmesser
war es jedoch moglich, den verbleibenden Messfehler zu reduzieren. Die hier vorge-
stellte Mess- und Auswertemethode wurde fiir alle Messungen im polytrop betriebe-
nen Reaktor angewendet.
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3.3 Versuchsbedingungen bei den reaktionstechnischen
Messungen

In Tabelle 3.1 sind die Betriebsparameter zusammengefasst, die in den beiden Ver-
suchsreaktoren angewendet wurden. Es sei angemerkt, dass sich die bei Reaktionsbe-
dingungen gasformigen Reaktanden fiir Driicke bis zu 10 bar nahezu ideal verhalten.
Folglich kénnen die als Volumenprozent angegebenen Benzolkonzentrationen ebenso
als Stoffmengenanteile verstanden werden. Ndhere Angaben zu den eingesetzten
Katalysatoren finden sich im Anhang unter 12.4.

Tabelle 3.1:  Ubersicht der Reaktionsbedingungen im Berty-Reaktor und im polytropen

Reaktionsrohr.
Berty-Reaktor Polytrop betriebener
(CSTR) Reaktor (PFR)
Benzoleingangs- A A e
konzentration (Vol.-%) 37,3 10 57,510
Verhiltnis H,/ Benzol (Vol.) 9:1 9:1
Gesamtvolumenstrom
(ml/min, NTP) 100 - 250 3000 - 6000
Temperaturen im 170 — 270; 170 (ohne Reaktion);
Katal psa torbett (°C) isothermer Betrieb: im polytropen Betrieb:
y 10er Schrittweite Tyax = 270

Temperaturen im

171,5 (Olbad);

184 —300 175 (Vorlauf);
° 2
Reaktormantel (°C) 170 (Nachlauf)
Anlagendruck
(bar, absolut) -0 °
Masse Nickel im
Katalysatorbett (mg) 36-182 105298
. . . o4
Modifizierte Verweilzeit 41-252 6,4 21,7

Tod (kg-s/m’)

* Definition: siche Kapitel 3.4, Gleichung 3.3



KenngroBen der Versuchsauswertung

3.4 KenngroBen der Versuchsauswertung
Umsatz und Selektivitdt

Der Benzolumsatz Xz wurde wie folgt aus den am Reaktor ein- und austretenden
Benzolstoffmengenstromen (7ip ¢, und 115 4,,5) berechnet:

XB — T.lB,ei.n_le,aus (31)

NBein
Die Reaktorselektivitit Sc p beschreibt, welche Stoffmenge Cyclohexan aus der umge-
setzten Benzolstoffmenge entstanden ist:
_ flC,aus

SC’B B ﬁB,ein_ﬁB,aus (32)

Bei den untersuchten Reaktionsbedingungen (7%, pr) wurde ausschlieBlich Cyclohe-

xan als Produkt im Gasstrom detektiert; im storungsfreien Betrieb war die Reaktorse-
lektivitit zu Cyclohexan stets gleich 1 (+ 0,04).

Modifizierte Verweilzeit

Die modifizierte Verweilzeit 7,,,; berechnet sich nach Gleichung 3.3 und ist definiert
als das Verhéltnis aus der Masse an Aktivkomponente und dem Volumenstrom bei
Reaktionsbedingungen V (T, pr). Mit Aktivmasse ist das auf den Katalysatortrigern
befindliche metallische Nickel in reduzierter Form gemeint.

myi
V(TR,PR)

(3.3)

Tmod =

Da es sich bei der Benzolhydrierung um eine volumenverkleinernde Reaktion handelt,
wurde die durch die Reaktion hervorgerufene Verdnderung des Gesamtvolumen-
stroms wie folgt berechnet:

V(TR'pR) = VO(TRJPR) *(1+ &5 Xp) (3.4)

mit V(Tg,pr) Volumenstrom mit beriicksichtigter Volumeninderung bei (7%, pr)
Vo(Tr, pr) Volumenstrom am Reaktoreingang bei (7%, pr)
& relative Volumenédnderung bei vollstindigem Umsatz von Benzol

Die relative Volumeninderung berechnet sich nach Gleichung (3.5). Hierbei ist neben
den an der Reaktion beteiligten Komponenten auch der Anteil an Inertgas am Ge-
samtvolumen zu beriicksichtigen.

__ (V bei Xp=1)—(V bei Xg=0)
- (V bei Xg=0)

(3.5)

Ep
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Versuchsanlagen und -Auswertung

Weithin kann der am Reaktoraustritt gemessene Benzolumsatz in den Benzolpartial-
druck pp bzw. die Benzolkonzentration ¢z umgerechnet werden:

1-X 1-X
P = PBo " 1+53'§B (3.6) Cp =Cgpo" 1+83,§B (3.7)

Reaktorbilanz fiir den Berty-Reaktor

Der Berty-Reaktor kann als ideal riickvermischter, stationdr betriebener Riihrkessel
bilanziert werden (experimentelle Uberpriifung des Reaktorverhaltens: siche Anhang
12.1.1). Aus der Reaktorbilanz folgt:

myi _ CBo'XB (3 8)

T = - =
mod "y (Tg,pg) -TB

Hierbei ist die Reaktionsgeschwindigkeit fiir die Benzolabreaktion massenbezogen
angegeben:

1 dTLB

Tr =
B myi dt

(3.9)

Die Bilanzgleichungen fiir den polytropen Reaktor werden im Rahmen der 2D-
Modellierung in Kapitel 7 detailliert vorgestellt.

Vergleichsgroffen im polytropen Betrieb

Fiir die Beurteilung der im polytropen Reaktor freigesetzten Reaktionswirme ist der
integral umgesetzte Stoffmengenstrom Benzol Ang eine wichtige Grofe:

Ang = hB,ein - hB,aus (3.10)

Daraus kann der iiber die Gesamtlédnge der Reaktionszone freigesetzte Reaktionswir-
mestrom Q berechnet werden:

Qg = Ang - AgH (3.11)

Die darin enthaltene Reaktionsenthalpie bei Reaktionsbedingungen AHy kann nach
Gleichung 3.12 aus der Reaktionsenthalpie bei Normbedingungen AHg berechnet
werden. Zur Berechnung wurde hierfiir die mittlere Betttemperatur in der Reaktions-
zone im polytropen Betrieb als obere Temperaturgrenze herangezogen.

AgH = A H® + fTT:B Agc, - dT (3.12)
mit: Agcp Differenz der molaren Warmekapazititen
der Produkte und Reaktanden
Tz mittlere Betttemperatur in der Reaktionszone
Ty Temperatur bei Normbedingungen
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4  Katalysatorentwicklung

4.1 Anforderungen an das Katalysatorsystem

Fiir die Untersuchungen des Warmetransports in den Trigerstrukturen unter polytro-
pen Betriebsbedingungen waren Katalysatorbeschichtungen mit hoher Aktivitit not-
wendig, um eine ausreichende Freisetzung an Reaktionswéirme innerhalb der Reakti-
onszone zu gewahrleisten. Weiterhin wurden fiir die Messungen eine Vielzahl an
Katalysatorpackungen mit zum Teil unterschiedlichen Struktureigenschaften (ppi-
Zahl und Porositét) benotigt. Deshalb wurde bei der Entwicklung der Préparationsme-
thode ein einfaches Verfahren angestrebt, das eine reproduzierbare Beschichtung auf
verschiedenen Trigermaterialien und Strukturen ermoglichte.

Eine weitere Voraussetzung fiir die reaktionstechnischen Messungen war, dass die
Kontakte im Rahmen der Messzeit eine konstante Aktivitit aufwiesen. Vorversuche
ergaben jedoch, dass es mit erhohter Reaktortemperatur und langeren Standzeiten zur
Deaktivierung der Katalysatoren kommen kann. Deshalb wurde eine Kalzinierungs-
und Aktivierungsmethodik zur Erh6hung der Stabilitit entwickelt.

4.2  Grundlegende Anmerkungen zur Katalysatorpraparation

4.2.1 Beschichtung von Tragerstrukturen

Keramische Schwimme weisen im Gegensatz zu herkdmmlichen Partikelschiittungen
eine hohe hydrodynamische Porositét auf (g, = 0,75 — 0,9 [5, 8]). Die massenspezifi-
sche Oberfliche von Schwammpackungen (S), < 2 m?/g, [12]) ist jedoch im Vergleich
zu den in der Katalyse tiblichen Trigermaterialien (Sy, = 50 — 200 m*/g) um GroBen-
ordnungen kleiner, weil es sich um Sintermaterialien handelt. Um fiir katalytische
Anwendungen eine groBBe Oberfliche der Aktivkomponente und damit eine hohe
Aktivitdt zu gewahrleisten, ist es notwendig, den kompakten Tréger mit einer pordsen
Deckschicht auszustatten [8, 12, 122, 123]. Hierfiir werden kolloidale Partikel-
Suspensionen (Sole) durch Tauchbeschichtung (Washcoating) aufgebracht. Dabei
stellen das anschlieBende Entfernen der Restlosung sowie das Trocknen und Kalzinie-
ren der Proben wichtige Priparationsschritte dar, die wesentlichen Einfluss auf die
Gleichverteilung der porosen Deckschicht auf der Trégeroberfldche haben. Fiir die im
Rahmen dieser Arbeit eingesetzten Katalysatoren wurden die Washcoats aus einem
kommerziellen Bohmit-Sol hergestellt. Die Bohmit-Beschichtung wurde nach dem
Trocknen durch thermische Behandlung unter Wasserabspaltung zu pordsem y-Al,O;
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Grundlegende Anmerkungen zur Katalysatorpréparation

umgewandelt. Ein weiterer Vorteil solcher Beschichtungen liegt darin, dass sie bei
glatten Trigermaterialien (z. B. bei SiC oder Metalllegierungen) als Mittler zwischen
Trageroberfldche und Aktivkomponente fungieren und zu einer bessere Haftung bei-
tragen konnen [122, 123]. Washcoats konnen sich aber auch negativ auf die hydrody-
namischen Schwammeigenschaften auswirken. So wurde durch die gesteigerte Rauig-
keit der Trageroberflache ein groBerer Druckverlust im Vergleich zu unbeschichteten
Packungen nachgewiesen [12, 60].

Fiir die Beschichtung fester Schwidmme mit katalytisch aktiven Substanzen wurde
bereits eine Vielzahl unterschiedlicher Methoden angewendet. Beispiele sind das
Aufbringen durch Eintauchen der Schwammtriager in Partikelsuspensionen der Aktiv-
komponente [16, 123] oder die Abscheidung metallorganischer Komplexverbindun-
gen aus lberkritischem CO, [27, 124]. Deutlich einfacher in der Handhabung ist hin-
gegen die Tauchimprignierung aus wassrigen Losungen der entsprechenden Metall-
salze. Fiir zuvor mit einem Washcoat beschichtete Schwammtréger konnte durch
diese Methode in diversen Studien eine homogene Verteilung der Metalle nachgewie-
sen werden [14, 122, 123]. Aufgrund der durch den Washcoat vergroBerten Trager-
oberflache konnen eine feinere Dispersion der Aktivsubstanzen und somit eine hohe
katalytische Aktivitdt erzielt werden. Ein weiterer Vorteil der Imprignierung liegt
darin, dass die abgeschiedenen Mengen an Aktivkomponente durch die Molaritét der
Metallsalzlosung einfach und gezielt beeinflusst werden konnen. Um eine Ungleich-
verteilung der Metallsalzlosung auf dem Triger zu vermeiden, muss auf ein gleich-
méBiges Entfernen der Restlosung aus dem Porenraum der Schwidmme geachtet wer-
den. Das Vorgehen bei der anschlieBenden Trocknung, bei der die Metallsalze an der
Tréageroberfliche auskristallisieren, hat ebenfalls entscheidenden Einfluss auf die
Dispersion der aktiven Substanz innerhalb der pordsen Deckschicht. Werden hierbei
zu geringe Trocknungsgeschwindigkeiten gewihlt, kann es aufgrund von Diffusions-
vorgéngen zu einer Anreicherung der Aktivkomponente innerhalb kleinerer Poren
kommen [125].

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde Nickel als Aktivkomponente ausgewdhlt,
da es im Vergleich zu anderen Hydrier-Metallen am billigsten ist. Als Metallsalz zur
Herstellung der Vorlduferlosung wurde Ni(NO;), - 6 H,O verwendet, welches sich
durch eine einfache Handhabung und gute Loslichkeit auszeichnet. Weiterhin findet
sich in der Literatur eine Vielzahl an Arbeiten, die sich mit der Hydrierung von Aro-
maten an getrigerten Nickelkatalysatoren (meist auf SiO, oder Al,O;) beschéftigen
[93, 98-100].

4.2.2 Aktivierung der Katalysatoren

Zum Abschluss der Préparation muss das auf der Katalysatoroberfldche verteilte Ni-
ckelnitrat in katalytisch aktives, metallisches Nickel {iberfiihrt werden. Dafiir werden
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die Katalysatorproben zunéchst in sauerstoffhaltiger Atmosphére kalziniert. Bei der
Kalzinierung zersetzt sich das Nickelnitrat unter Freisetzung gasformiger Stickoxide.
Weiterhin entstehen Nickeloxid-Verbindungen, welche auf der Trigeroberfliche bzw.
innerhalb des pordsen Washcoats zuriick bleiben. Um eine vollstinde Zersetzung des
Nickelnitrats zu gewihrleisten, liegt die Kalzinierungstemperatur fiir getragerte Ni-
ckelkatalysatoren tliblicherweise zwischen 350 und 500 °C [126-128]. Bei der Ver-
wendung von y-Al,O3-Trigern kann es durch zu hohe Kalzinierungstemperaturen zur
Bildung von schwer reduzierbaren Nickelaluminaten mit Spinell-Struktur (NiAl,O4)
kommen [127-130]. Da das darin enthaltene Nickel nicht in die katalytisch aktive
Form iiberfiihrt werden kann, weisen Katalysatoren, bei denen es zur Spinell-Bildung
gekommen ist, eine geringere Katalysatoraktivitit auf.

Im Anschluss an die Kalzinierung miissen die Metalloxide durch Reduktion aktiviert
werden. Hierbei haben die Reduktionstemperatur und die Wasserstoffkonzentration
einen erheblichen Einfluss auf die spitere katalytische Aktivitit. Werden zu hohe
Temperaturen gewéhlt, kann es durch Sintervorgédnge zur Verkleinerung der zur Ver-
fiigung stehenden Nickeloberfliche kommen. Géngige Reduktionstemperaturen liegen
zwischen 300 und 500 °C [126, 128, 131, 132]. Weiterhin kann der bei der Reduktion
entstehende Wasserdampf einen negativen Einfluss auf die Katalysatoraktivitdt haben.
Dem kann durch ausreichende Stromungsgeschwindigkeiten wihrend des Redukti-
onsvorgangs entgegengewirkt werden. Dariiber hinaus wird berichtet, dass es durch
direkte Reduktion des Vorldufers ohne vorheriges Kalzinieren mdoglich ist, eine feine-
re Dispersion der Nickelpartikel auf der Trageroberflache herstellen zu kénnen [126,
133]. Eine detaillierte Beschreibung der Methode zur Katalysatorbeschichtung
und -Aktivierung wird in Kapitel 4.3.4 vorgestellt.

4.3 Materialien und experimentelle Methoden

4.3.1 Charakterisierungsmethoden

Fiir die Charakterisierung der unbeschichteten Triger, des porésen Washcoats und der
Nickelbeschichtung wurden unterschiedliche Methoden eingesetzt, die im Folgenden
kurz beschrieben werden. Ndhere Angaben zu den verwendeten Analysengerdten,
Messroutinen und Auswerteverfahren finden sich im Anhang, Kapitel 12.2.
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Tieftemperatur-Stickstoff-Sorption (BET-Auswertung)

Dieses Verfahren (Analysengerét: Micromeritics, ASAP 2020) dient der Bestimmung
der auf die Masse bezogenen spezifischen Oberfliache (4z£7) von pordsen Festkorpern
mittels Mehrschicht-Physisorption von Gasen. Dafiir wurden die gemessenen Adsorp-
tions- und Desorptionsisothermen mit Hilfe der Methode nach Brunauer, Emmett und
Teller ausgewertet [134]. Die Analysen wurden zur Untersuchung des Einflusses der
Washcoat-Beschichtung auf die spezifische Oberfliche der Katalysatortriger einge-
setzt.

Rasterelektronenmikroskopie (REM)

Zur Beurteilung von Homogenitét und raumlicher Verteilung der Katalysatorschichten
auf den Tridgern wurden Aufnahmen am Rasterelektronenmikroskop (Zeiss, LEO
1530) des Laboratoriums fiir Elektronenmikroskopie (LEM) am KIT angefertigt.
Hierbei wurden sowohl Bilder von der Oberfliche als auch von Schliffpraparaten
erstellt. Die Priparation der Schliffe erfolgte am Institut fiir Angewandte Materialien,
Abteilung Werkstoffkunde (IAM-WK), ebenfalls am KIT.

Energiedispersive Rontgenspektroskopie (EDX)

Parallel zu den REM-Aufnahmen ist es mithilfe einer EDX-Analyse (EDX-System:
Thermo Scientific, NORAN System SIX) moglich, die Elementarzusammensetzung
an ausgesuchten Positionen auf der Probenoberfldche zu analysieren. Weiterhin kon-
nen mit dieser Technik so genannte ,Linescans® angefertigt werden, bei denen die
atomare Zusammensetzung entlang einer zuvor festgelegten Strecke bestimmt wird.
Auf diese Weise konnten bei den Schliffprdparaten Unterschiede in der Zusammen-
setzung der Katalysatorbeschichtung in Abhdngigkeit des Abstands zur Trégerober-
fldche untersucht werden.

Temperaturprogrammierte Oxidation und Reduktion (TPO und TPR)

Mit temperaturprogrammierten Verfahren koénnen Umwandlungsprozesse bei der
Herstellung von Katalysatoren untersucht werden (Analysengerdt: Micromeritics,
AutoChem 2910). Dazu werden die Katalysatorproben in einen Glasreaktor gegeben
und bei definierten Heizraten und Haltetemperaturen mit oxidierenden oder reduzie-
renden Gasgemischen iiberstromt. Die entstehenden Reaktions- und Zersetzungspro-
dukte konnen mithilfe eines Massenspektrometers (Pfeiffer, QMG 422) detektiert
werden und geben in Abhingigkeit der Reaktortemperatur Aufschluss iiber die ablau-
fenden Umwandlungsprozesse. Dieses Verfahren diente der Festlegung der fiir die
Kalzinierung, Aktivierung und Regeneration der Katalysatoren bendtigten Betriebspa-
rameter.
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Quecksilberporosimetrie

Mithilfe der Quecksilberporosimetrie konnen die PorengroBenverteilung, das Gesamt-
porenvolumen und die innere Oberfliache pordser Feststoffe bestimmt werden (Analy-
sengerdt: Micromeritics Auto Pore III). Fiir die vorliegende Arbeit wurde das Verfah-
ren zur Bestimmung der hydrodynamischen Porositét €, sowie der totalen Porositét &
der Schwammtriager eingesetzt. Die dafiir verwendeten Berechnungsvorschriften sind
im Anhang (Kap. 12.2) angegeben.

Rontgendiffraktometrie (XRD)

Untersuchungen zur Kristallstruktur der auf der Trigeroberfliche abgeschiedenen
Katalysatorbeschichtung wurden mittels Rontgendiffraktometrie durchgefiihrt (Analy-
sengerit: Bruker, D8 Discover; Flichendetektor: VANTEC-2000).

4.3.2 Auswertung der Beschichtungsergebnisse
Gravimetrische Bestimmung der Washcoat- und Nickelmassen

Die Katalysatorproben wurden vor Beginn der Priparation und nach jedem Beschich-
tungsschritt gewogen, um die abgeschiedenen Mengen an Washcoat und Nickel zu
ermitteln. Um dabei stérende Einfliisse durch bei Umgebungsbedingungen adsorbie-
rendes Wasser zu vermeiden und eine exakte Wagung zu gewéhrleisten, wurden alle
Katalysatorproben bei 120 °C im Trockenschrank gelagert. Im Anschluss an eine
definierte Abkiihlphase von 10 min wurden das Probengewicht bestimmt (Feinwaage:
Sartorius, CP 2245). Die abgeschiedene Washcoat-Masse wurde nach vollstidndiger
Umwandlung zu y-Al,O; mit Gleichung (4.1) berechnet.

Myc = Mr,wc — Mr (4.1)
mit: myc Masse abgeschiedener Washcoat, g

mrwe Gesamtmasse Triger und Washcoat, g

mr Masse unbeschichteter Tréger, g

Die nach der Tauchimpriagnierung abgeschiedene Nickelmasse wurde im Anschluss
an eine definierte Trocknungsphase unter der Annahme berechnet, dass das Nitratsalz
bei 120 °C als Ni(NOj), - 2 HO auf der Triageroberfliche vorliegt (siche Anhang
12.5.1). Zur Berechnung der Masse an metallischem Nickel ist die molare Masse von
elementarem Nickel sowie von Nickelnitrat zu beriicksichtigen:

Mpyi

My = (Mges — Mrwe) T 4.2)
mit: my; abgeschiedene Masse metallisches Nickel, g
Mges Gesamtmasse Trager, Washcoat und Nickelbeschichtung, g
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My; molare Masse Nickel, g/mol
Myiniwar  molare Masse Nickelverbindung (Ni(NOs), - 2 H,0), g/mol

Zur Berechnung der Katalysatoreinwaage fiir den Berty-Reaktor, wurde die prozentu-
ale Gewichtsbeladung an metallischem Nickel nach Gleichung 4.3 berechnet. Es sei
darauf hingewiesen, dass ein direkter Vergleich von Werten fiir die Gewichtsbeladung
unterschiedlicher Katalysatorproben, nur fiir Tridger gleichen Materials und identi-
scher Porositit sinnvoll ist.

(mges_mT wc) Mpi
B.: = wce) , .
N mrwc Mpyi-Nitrat 100 (4.3)
mit: By Gewichtsbeladung metallisches Nickel, Gew.-%

Des Weiteren wird zum Vergleich der Beschichtungsergebnisse verschiedener Kataly-
satorproben, das Massenverhiltnis von Nickel zu Washcoat benétigt:

Duvijwe = e (4.4)
mit: Dyiwe Massenverhiltnis Nickel zu Washcoat, g/g

Auswertung der spezifischen Oberfldche

Zur Untersuchung der durch den Washcoat hervorgerufenen Steigerung der spezifi-
schen Oberfliche wurden Gasadsorptionsmessungen an beschichteten Tragern durch-
gefiihrt. Aus der gemessenen spezifischen Oberfliache (A4zz7) kann durch die folgende
Gleichung die spezifische Oberflache der Washcoat-Beschichtung berechnet werden:

_ Aprmrwe
Ayc = E— (4.5)
mit: Awe spezifische Oberfliche der Washcoat-Beschichtung, m*/g
Aper spezifische Oberfliche der gesamten Probe, m®/g

Dabei wird angenommen, dass die Oberfliche des Tragermaterials im Vergleich zur
Oberfldche der pordsen Deckschicht vernachlissigt werden kann. Dies ist gerechtfer-
tigt da Vergleichsmessungen ergaben, dass die unbeschichteten Trager um GroBen-
ordnungen geringere spezifische Oberfldchen aufweisen.

4.3.3 Eigenschaften der verwendeten Tréiger

Die wesentlichen Charakteristika der eingesetzten Schwammtriger (ASK Chemicals,
ehemalig Vesuvius GmbH) und der Kugeln aus a-Al,O3 (Denstone 99 High — Alumi-
na Support Media; Saint-Gobain NorPro) sind in Tabelle 4.1 gegeniibergestellt. Ab-
bildungen der unbeschichteten Schwammtriager sind im Anhang (Kap. 12.3.1) gezeigt.
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Tabelle 4.1: Ubersicht der eingesetzten Katalysatortriger.

Schwim- | ppi-Zahl’ | Nennpo- totale hydrody- | volumen- | Triger- | Feststoff-
me ) rositit’ Porositit® | namische spezifi- dimensi- stoff-
€, (-) & () Porositit sche onen wirme-
&n(-) Oberfli- (mm) leitfahig-
che Sy keit
(m?/m3) As
(W/mK)
0 0,80 0,81 0,75° 675’
0,85 0,84 0,78° 603’
6 7
Mullit 20 0,80 0,82 0,766 11 187 440
0,85 0,84 0,78 1096
30 0,80 0,81 0,75° 16107 | ds=19,2
0,85 0,84 0,78° 1478’ o= 50
0 0,80 0,82 0,77° 6642
AL, 0,85 0,85 0,812 629 9 5508
0,80 0,80 0,75 1204 ’
20 5 5
0,85 0,86 0,81 1109
Kugeln Durch- €, (-) Sy As
messer (m?/m3) (W/mK)
dp (mm)
a-ALO; 2 - - ca. 0,45 gZE - 24 -28"

Um den Einfluss der spezifischen Oberfliche auf den Warmetransport in Schwamm-
packungen untersuchen zu konnen, wurden Mullit-Schwdamme mit einer Porendichte
von 10, 20 und 30 ppi sowie a-Al,O;-Trager mit einer Porendichte von 10 und 20 ppi
verwendet. Weiterhin sollte untersucht werden, welchen Einfluss der Feststoffanteil in
der Schwammpackung auf den Warmetransport hat. Hierzu wurden fiir beide Materia-
lien Schwammtriager mit unterschiedlichen Porositéten (g,= 0,80 und 0,85) eingesetzt.
Durch die Verwendung von Materialien mit signifikantem Unterschied in der Fest-
stoffwirmeleitfdhigkeit sollte der Einfluss des konduktiven Wérmetransports inner-
halb der Struktur untersucht werden (Mullit und a-Al,O3). Die Anwendung von Ku-
geltragern, ebenfalls aus o-Al,O; gefertigt, ermoglichte den Vergleich zwischen
Schwammstrukturen und konventionellen Partikelschiittungen. Dabei wiesen die
Packungen mit einem Kugeldurchmesser von dp = 6 mm eine vergleichbare spezifi-
sche Oberflache zu den 10 ppi Schwammtriagern auf.

> Herstellerangabe
% bestimmt mit Quecksilberporosimetrie
7 bestimmt aus MRI Messungen gemiB GroBe et al. [50]
¥ Wert aus Dietrich et al. [73]
’ Werte aus Grosse et al. [26]
' Werte aus ,, Technische Keramik* [135]
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Wie bereits in Kapitel 2.1 gezeigt, unterliegen die bislang verfiigbaren Schwammtré-
ger herstellungsbedingten Qualitdtsschwankungen. Dies bedeutet, dass Proben, selbst
aus derselben Charge, trotz nominell gleicher Porendichte und Porositét Unterschiede
in der spezifischen Oberfliche und im Feststoffanteil aufweisen konnen. Da es nicht
moglich ist, alle Spezifikationen im Vorfeld zerstérungsfrei zu iiberpriifen, wurde eine
sorgfiltige Auswahl auf Basis zugédnglicher Kriterien durchgefiihrt. Es wurde darauf
geachtet, dass die Proben keine verschlossenen Poren und keine rdumliche Ungleich-
verteilung des Feststoffs innerhalb der Struktur aufwiesen. Weiterhin war es durch die
Messung der Leermasse der Trager moglich, den Feststoffgehalt und damit die Porosi-
tdit der Schwidmme zu iiberpriifen. Auf Basis dieser Ergebnisse wurde die Stan-
dardabweichung fiir alle eingesetzten Proben und Packungen berechnet. Diese lag fiir
Packungen aus a-Al,O; (g, = 0,85) mit 3,2 % am niedrigsten und fiir solche aus -
ALO; (g, = 0,80) mit 6,0 % am hdchsten. Eine Ubersichtstabelle der Leermassen und
resultierenden Standardabweichungen ist im Anhang 12.5.7 gezeigt.

4.3.4 Katalysatorpriparation

Der Ablauf der Herstellungsprozedur ist in Abbildung 4.1 schematisch dargestellt.
Bevor mit der Beschichtung der zylindrischen Schwammkerzen fiir den polytropen
Reaktor begonnen werden konnte, wurden die Trager auf eine Lange von /g = 50 mm
und einen Durchmesser von dg= 19,2 mm geschliffen. AnschlieBend wurde jede
Schwammkerze mit einer radialen Bohrung sowie zwei orthogonal dazu verlaufenden
Nuten an der Stirnseite versehen. Diese dienten der spiteren Einfiihrung der radial
verschiebbaren Thermoelemente.

— o ~ Entfernen des
e s Kasarry

Schwammen) Trocknen (Bdhmit) Trocknen | (y-Al205)

Entfernen der
Tauchimpragnierung Restlosung | Kalzinierung R in situ
Ni(NO3),-Lsg. " (1- und 2-fach) Aktivierung

\ 4

Trocknen

Abbildung 4.1: Vereinfachtes Ablaufschema der Katalysatorpréparation.

Vor Beginn der Beschichtung wurden alle Trager mit Aceton und demineralisiertem
Wasser im Ultraschallbad gereinigt und anschliefend getrocknet. Die Bestimmung der
Leermasse sowie der abgeschiedenen Mengen an y-Al,O; und Aktivkomponente
erfolgte nach der unter 4.3.2 beschriebenen Methode. Detailangaben zu den beschrie-
benen Préiparationsschritten finden sich im Anhang (Kap. 12.3.2). Fiir den polytropen
Reaktor wurden mindestens 4 Schwammkerzen gleicher Charakteristik in einem
Schritt parallel beschichtet, um ein einheitliches Beschichtungsergebnis zu erzielen.
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Prdparation der Schwammkatalysatoren

Fiir den Washcoat wurden Suspensionen aus Pseudobohmit (AIO(OH); Sasol GmbH,
Disperal) mit einem Feststoffanteil von 10 — 30 Gew.-% verwendet. Zur Herstellung
des Sols wurde das Pulver in wissrige, leicht HNOs-saure Losung gegeben und fiir
30 min intensiv gerlihrt. Die Sdure diente hierbei der Stabilisierung des Sols (pH-
Bereich: 3 bis 4). Im Anschluss wurden die Tridger fir 30 min in die Partikel-
Suspension eingelegt. Darauthin wurden die Schwammkerzen in eine rotierende
Klemmvorrichtung (sieche Anhang 12.3.3 (A)) eingespannt und das iiberschiissige Sol
mithilfe eines Stickstoffstroms unter definierten Bedingungen gleichmifBig aus dem
Porenraum entfernt. AnschlieBend wurden die Triger mithilfe eines Drehtellers
(12.3.3 (B)), welcher bis zu 8 Schwammkerzen gleichzeitig aufnehmen konnte, fiir
weitere 2 h im kalten Luftstrom getrocknet. Damit sollte verhindert werden, dass es
wiahrend der Trocknung durch den Einfluss des Schwerefelds zu Ungleichverteilun-
gen des Washcoats kam. Durch Kalzinierung der Proben bei 550 °C an Luft wurden
die abgeschiedenen Pseudobohmit-Partikel unter Wasserabspaltung in eine pordse v-
Al,O;-Deckschicht umgewandelt.

Die Aktivkomponente wurde durch Tauchimpriagnierung der Tréger fiir 20 h in 0,5 —
2,0 molarer Nickelnitrat-Losung abgeschieden. Das Entfernen der Restlosung erfolgte
analog zur Methode fiir den Washcoat, jedoch mit verkiirzter Trocknungsdauer
(30 min). AnschlieBend wurden die Proben bis zur spéteren Kalzinierung der Proben
bei 120 °C im Trockenschrank aufbewahrt.

Wie bereits erwahnt, konnte durch die Variation des Massenanteils an Bohmit im Sol
sowie durch die Molaritdt der Nickelnitratlosung Einfluss auf die abgeschiedenen
Mengen beider Substanzen genommen werden. Eine weitere Moglichkeit bestand
darin, die Stirke des Stickstoffstroms sowie die Dauer und Rotationsgeschwindigkeit
beim Ausblasen zu variieren. Durch die Kombination beider Einflussfaktoren war es
moglich, die abgeschiedenen Massen nach Bedarf einzustellen.

Prdparation der kugelformigen Katalysatoren

Fiir die Beschichtung der Kugeltrager musste die zuvor beschriebene Methodik ange-
passt werden. Es war notwendig, die glatte Kugeloberfliche durch Anitzen mit Ko-
nigswasser aufzurauen, um eine ausreichende Haftung des Washcoats zu erreichen.
Grundsétzlich wurden zur Beschichtung die gleichen Sole und Vorlduferlosungen
verwendet wie flir die Schwammtrager. Der wesentliche Unterschied bestand im Ab-
trennen des iiberschiissigen Sols bzw. der Nickelnitratlosung von den Kugeltragern.
Diese wurden durch den Einsatz eines feinen Edelstahlsiebs und mithilfe eines Stick-
stoffstroms von der Restfliissigkeit befreit. Das anschlieBende Trocknen erfolgte unter
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wiederholtem Drehen der Kugeln, um ebenfalls Gravitationseffekte auszuschlieBen.
Um die gewlinschte Schichtdicke zu erzeugen, musste das Washcoating nach zwi-
schenzeitlicher Kalzinierung einmal wiederholt werden. Trocknen, Kalzinieren und
Reduzieren der Aktivkomponente erfolgte wie bei den beschichteten Schwimmen.

Kalzinierung und Aktivierung der Katalysatoren

Fiir die Umwandlung von Nickelnitrat in Nickeloxid wurden die Katalysatorproben in
der ersten Phase des Projektes fiir 180 min bei 350 °C kalziniert. Die anschlieBende
Reduktion zum katalytisch aktiven, metallischen Nickel erfolgte in situ bei 350 °C in
einem Strom aus 10 Vol.-% H, in N,.

Aktivitdtsmessungen ergaben, dass die Katalysatoren deaktivieren konnen
(s. Kap. 4.4.1 und Anhang 12.5.3). Im weiteren Verlauf wurden die Kalzinierungs-
und Aktivierungsbedingungen angepasst, um eine verbesserte Katalysatorstabilitét zu
erzielen. Dafiir wurden die Anzahl der Kalzinierungsschritte, die Gaszusammenset-
zung sowie die Prozesstemperaturen variiert. Die Verdnderungen an der Kalzinie-
rungs- und Reduktionsmethodik werden in Kapitel 4.4.1 vorgestellt.

In Abbildung 4.2 sind die wéhrend der Katalysatorpraparation durchlaufenen Stadien
dargestellt. Dabei zeigt Probe (B) die charakteristische Griinfiarbung des hydratisierten
Ni*"-Ions. Nach Reduktion erscheint das elementare Nickel auf der Katalysatorober-
fliche in leichtem metallischem Glanz (Probe D). Ergidnzende REM-Aufnahmen von
der Trager- und Katalysatoroberfliche finden sich im Anhang unter 12.5.4.
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Abbildung 4.2: Stadien der Préparation eines Schwammkatalysators (a-Al,Os, 10 ppi, &, =
0,80): (A) unbeschichtet; (B) mit Washcoat- und Nickelnitrat, unkalziniert; (C) nach Kalzina-
tion zu NiO; (D) nach in situ Reduktion zu metallischem Nickel.

4.4 Ergebnisse

Fiir den folgenden Ergebnisteil wurden Katalysatorproben und Messdaten ausgewaihlt,
die den Entwicklungsprozess der Beschichtungsmethode reprasentativ dokumentieren.
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Eine detaillierte Ubersicht ist dem Anhang unter 12.4.2 zu entnehmen. Auch fiir wei-
terfilhrende  Versuchsergebnisse beziiglich der Katalysatordeaktivierung und
-Stabilisierung sei auf den Anhang verwiesen (Kap. 12.5.3).

4.4.1 Katalysatorstabilisierung und Regeneration

Abbildung 4.3 (A; T =350 °C) zeigt den mit steigender Standzeit auftretenden Aktivi-
tatsverlust fiir Katalysatoren, die mit der urspriinglichen Aktivierungsmethode herge-
stellt wurden. Fiir eine Katalysatordeaktivierung konnen eine Vielzahl an Ursachen
verantwortlich sein, von denen fiir die eingesetzten Katalysatoren im Wesentlichen
zweil in Betracht kommen: (i) die irreversible Verkleinerung der Ni-Oberflache als
Folge der thermischen Belastung im Reaktor (Sintern), und (ii) die Abnahme der
Zuginglichkeit der Aktivoberfliche durch die Bildung einer Deckschicht aus kohlen-
stoffreichen Verbindungen (Verkokung). Organische Deckschichten kdnnen meist
durch Erhitzen in sauerstofthaltiger Atmosphére wieder entfernt werden.
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Abbildung 4.3: Einfluss der Aktivierungs- und Regenerationsbedingungen bei der Katalysa-
torherstellung auf den Benzolumsatz (X) und die Hot-Spot Temperatur (7%s ) unter polytro-
pen Reaktionsbedingungen. Vy= 6000 ml/min, cz =5 Vol.-%: (A) 1-fach kalziniert (4Tys =~
4 °C in 100 min), (B) 2-fach kalziniert (C) 2-stufige Regeneration mit reinem O, und H,,
mit (Reg. 1) und ohne (Reg. 2) Zwischenabkiihlung.

Um den Einfluss der Kalzinierung auf das Standzeitverhalten der Katalysatoren zu
untersuchen, wurden reaktionstechnische Messungen an Proben durchgefiihrt, die
zuvor bei hoheren Temperaturen kalziniert wurden. Auf diese Weise sollte eine durch
Sintern hervorgerufene Verkleinerung der Oberfliche der Aktivsubstanz im Reaktor
vorweg genommen und die Katalysatoraktivitdt stabilisiert werden. Wie anhand Ab-
bildung 4.3 (A) zu erkennen ist, konnte die Deaktivierung durch Erhohung der Kalzi-
nierungstemperatur von 350 auf 450 °C nicht vermindert werden. Dahingegen fiihrte
die 2-fache Kalzinierung der Katalysatorproben bei 350 und 450 °C, wie in Abbildung
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4.3 (B) gezeigt, nach einer kurzen Einlaufphase zu einer deutlichen Stabilisierung der
Benzolumsétze sowie zu gleichbleibenden Hot-Spot-Temperaturen.

Um eine mogliche Verkleinerung bzw. strukturelle Verdnderung der Katalysatorober-
fliche in Abhdngigkeit von der gewihlten Kalzinierungstemperatur zu untersuchen,
wurden REM-Aufnahmen sowie EDX-Analysen verschiedener Proben angefertigt
(siehe hierzu Anhang 12.5.4). Anhand dieser konnten jedoch keine wesentlichen Un-
terschiede in der GroBe der vorhandenen Cluster sowie in der strukturellen Beschaf-
fenheit der Katalysatoroberflachen nachgewiesen werden.

Durch die temperaturprogrammierte Analyse eines verbrauchten Katalysators (Stand-
zeit: 6 h) konnte bestitigt werden, dass es sich bei den schwarzen Ablagerungen auf
der Oberfliche um kohlenstoffhaltige Verbindungen handelte (Abbildung 4.4 (A)). Je
nach Art der gebildeten Koksspezies werden in TPO-Analysen charakteristische Oxi-
dationspeaks in Abhidngigkeit der Temperatur nachgewiesen. Bei den hier durchge-
fithrten Untersuchungen konnte lediglich ein CO,-Peak bei ca. 260 °C detektiert wer-
den. Dieser ist durch ein deutliches Wasser-Signal iiberlagert, was auf Koksverbin-
dungen mit hohem H/C-Verhidltnis schlieBen ldsst. Da wihrend den
reaktionstechnischen Untersuchungen im Reaktor keine weiteren Reaktions- bzw.
Spaltprodukte am Reaktorausgang detektiert wurden, liegt der Schluss nahe, dass es
bei der Benzolhydrierung zur Bildung von polyaromatischen Verbindungen mit ent-
sprechendem H/C-Verhéltnis auf der Katalysatoroberfliche gekommen ist.

Eine anschlieBende TPR-Analyse der gleichen Probe sollte iiberpriifen, unter welchen
Bedingungen das gebildete Nickeloxid wieder in die katalytisch aktive Form tiberfiihrt
werden kann. Wie anhand Abbildung 4.4 (B) zu erkennen ist, wurde das Reduktions-
maximum bereits bei ca. 265 °C erreicht, mit steigender Temperatur konnte keine
weitere Wasserbildung detektiert werden.

12 3 800

(B)

- 600
< o <27 o
% 5 3 5
e g e - 400 g
x g x g
g g &1 £
(=] [} (2] O
% - % 200

T
125 175 225 275
Zeit (min) Zeit (min)

Abbildung 4.4: Untersuchung verkokter Katalysatoren: (A) TPO-Analyse mit reinem O, nach
einer Standzeit von 300 min. (B) TPR-Analyse der gleichen Probe in reinem Ho.
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Aus den TPO- und TPR-Analysen ging hervor, dass eine in situ Regeneration deakti-
vierter Packungen prinzipiell moglich sein sollte. Deshalb wurden Untersuchungen an
verbrauchten Katalysatoren mit variierenden O,- und H,-Konzentrationen, unter-
schiedlichen Haltezeiten mit und ohne Zwischenabkiihlung des Reaktors durchge-
fiihrt. Abbildung 4.3 (C) zeigt die Ergebnisse nach durchgefiihrter Regeneration, der
bereits in Abbildung 4.3 (B) gezeigten Katalysatorpackung. Fiir den ersten Versuch
(Reg. 1) wurde die Packung zwischen dem Oxidations- und Reduktionsschritt mit N,
gespiilt und auf 80 °C abgekiihlt. Der Vergleich der Benzolumsitze zeigt, dass es
grundsitzlich moglich war einen Regenerationszyklus durchzufiihren, ohne dass es im
Anschluss zu einer verminderten Katalysatoraktivitit kommt. Vergleicht man die Hot-
Spot-Temperaturen nach einer Standzeit von 100 min, so liegen diese nach der Rege-
neration mit 184,5 °C nur um 1 °C niedriger als zuvor. Die Ergebnisse der zweiten
Messreihe (Reg. 2: ohne Abkiihlung aber mit N,-Spiilung) machen deutlich, dass der
Zwischenschritt zwingend erforderlich war, um die Ausgangsaktivitit wieder herzu-
stellen. Ohne diesen erreichen weder die Benzolumsidtze noch die Hot-Spot-
Temperaturen das Niveau vor der Regeneration. Ergdnzende Reproduktionsmessun-
gen zur Regenerierbarkeit der unter polytropen Bedingungen vermessenen Katalysato-
ren finden sich in Kapitel 6.5.

4.4.2 Einfluss der Schichtzusammensetzung auf die Aktivitét

Reaktionstechnische Messungen im Verlauf der Katalysatorentwicklung zeigten, dass
das Massenverhiltnis von Nickel zu Washcoat (Dy;wc) einen deutlichen Einfluss auf
die katalytische Aktivitdt der Kontakte hat. Um diese Abhédngigkeit genauer untersu-
chen zu konnen, wurden Katalysatoren mit variierendem Massenverhéltnis Dy, c
préipariert. Bei den in Abbildung 4.5 gezeigten Aktivitdtsmessungen wurde bei der
Einwaage auf einheitliche Nickelmassen im Reaktor sowie auf vergleichbare modifi-
zierte Verweilzeiten fiir die Versuche geachtet. Aufgrund der Unterschiede im Mas-
senverhéltnis Dy, einer jeden Probe variierte die Menge an Washcoat im Reaktor.
Wie zu erkennen ist, zeigen Katalysatoren mit niedrigem Massenverhaltnis signifikant
hohere Aktivitdten als solche mit hoherem Wert fiir Dy;yc. Die Benzolhydrierung an
Nickeloberfldchen ist eine strukturinsensitive Reaktion [136, 137]. Folglich ist fiir die
Katalysatoraktivitit alleine die zur Verfligung stehende Nickeloberfliche entschei-
dend. Bei gleicher Nickelmasse steht der Aktivkomponente mit sinkendem Massen-
verhéltnis Dy, c eine groBere Washcoat-Oberfliche zur Verfiigung. Dadurch kénnen
sich die Nickelpartikel auf der Oberfliche des pordosen Washcoats feiner verteilen.
Dies hat eine Vergroferung der zugénglichen Nickeloberfliche und damit hohere
Benzolumsétze zur Folge. Innerhalb des untersuchten Bereichs (Dy,wc = 0,22 — 1,09)
ist fir konstante Temperaturen eine anndhernd lineare Abhingigkeit des Umsatzes
vom Massenverhéltnis zu erkennen (hier fiir 7= 180 °C gezeigt).
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Abbildung 4.5: Einfluss des Massenverhiltnisses (Dyiwc) auf den Benzolumsatz.
Untersuchungen im Berty-Reaktor: 7z = 180 °C, pr = 6 bar, VN =150 ml/min, cg =
10 Vol.-%, my; = 2,9 — 3,2 mg, toq = 4,8 - 5,5 kg-s/m3. Variierende Washcoat-Masse:
mwc = 2,8 — 13,6 mg.

4.4.3 Charakterisierung der Katalysatorbeschichtung
Spezifische Oberfldche des Washcoats

Die mittels BET-Analysen bestimmte spezifische Oberflache lag reproduzierbar im
Bereich von Ay = 175 — 192 m*/g (Anhang 12.5.6, Tabelle 12.16). Dabei konnte kein
Einfluss durch die Variation des Feststoffanteils der Sole oder des Tragermaterials auf
die spezifische Oberflichen des Washcoats festgestellt werden. Zum Vergleich: Giani
et al. [123] verwendete die gleichen Bohmit-Partikeln (Sasol GmbH, Disperal) zur
Herstellung des Washcoats. Die erhaltene spezifische Oberfliche lag mit Ayc =
143 m*/g etwas niedriger. Dies kann auf die im Vergleich zur vorliegenden Arbeit um
150 °C hoheren Kalzinierungstemperaturen und dem damit verbundenen stirkeren
Sintern der Partikeln zuriickgefiihrt werden.

Morphologie und Zusammensetzung der Katalysatorbeschichtung

Abbildung 4.6 zeigt eine Auswahl an REM- und EDX-Analysen beschichteter
Schwammtriager (weitere Auftnhahmen, siche Anhang 12.5.4). Fiir die Proben in Abbil-
dung 4.6 (A) und (B) wurde Mullit (Mischoxid, bestehend aus Al,O3 und Si0,), fiir
die in Abbildung 4.6 (C) wurde a-AL,O; als Triagermaterial verwendet. Wie zu erken-
nen ist, kommt es durch das Schrumpfen der Beschichtung beim Trocknen und Kalzi-
nieren zur Rissbildung an der Katalysatoroberfliche. Weiterhin weisen die Aufnah-
men auf eine hohere Oberflichenrauigkeit fiir Mullit-, im Vergleich zu a-Al,Os-
Trdagern im unbeschichteten Zustand hin, da die Trageroberfliche Letzterer weniger
stark zerkliiftet erscheint.
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Abbildung 4.6: REM-Aufnahmen (links) und zugehorige EDX-Analysen (rechts) von
Schliffpréparaten verschiedener Schwammbkatalysatoren. REM-Darstellung: BSE-Detektor,
VergroBerung 5,0 x 10°, HV: 15 x 10° V. EDX-Linescans zeigen die Elementzusammenset-
zung entlang des roten Pfeils. Kohlenstoff ist Bestandteil der Einbettmasse.

Anhand der REM-Aufnahmen und den Ergebnissen der EDX-Linescans fiir Abbil-
dung 4.6 (A) und (B) wird deutlich, dass sich zwei unterschiedliche Schichten auf der
Oberflidche ausgebildet haben. Die oberste Schicht des Katalysators besteht haupt-
sachlich aus Nickeloxid. Das enthaltene Nickel erscheint dabei aufgrund seiner hohe-
ren Atommasse im Vergleich zu den anderen Bestandteilen heller. Direkt darunter
befindet sich pordses y-Al,O; auf der Trigeroberfliche, welches iiber die gesamte
Schichthohe mit Nickeloxid durchsetzt ist. Im Gegensatz dazu ist bei den beschichte-
ten a-Al,O3-Tragern nur eine einzige Schicht bestehend aus y-Al,O; und Nickeloxid
zu erkennen. Eine mogliche Erkldrung dieser Unterschiede ist auf das abgeschiedene
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Verhéltnis der Massen von Nickel zu y-Al,O; (Dyywc) zuriick zu fithren. Dieses liegt
fiir Probe (C) mit Dyywc= 0,53 niedriger als fiir Probe (A) (Dyywe = 1,39) und (B)
(Dyiwe = 0,81). Denkbar ist, dass es fiir Probe (C) moglich war, das aufgebrachte
Nickelnitrat vollstindig innerhalb der pordsen y-Al,Os;-Deckschicht aufzunehmen,
wohingegen es bei Probe (A) und (B) aufgrund der héheren Nickelnitrat-Beladung zur
Ausbildung einer zweiten Schicht auf der Trégeroberfliche gekommen ist. Eine Beur-
teilung der Charakterisierungsergebnisse erfolgt am Ende dieses Kapitels.

Nickelspezies an der Katalysatoroberfliche

Bei der Kalzinierung von y-Al,Os-getrdgertem Nickelnitrat kann es durch zu hohe
Temperaturen zur Bildung von schwer reduzierbaren Nickelaluminaten (NiAl,O,)
kommen [127-130]. Folglich stiinde das auf diese Weise gebundene Nickel nicht mehr
als Aktivsubstanz zur Verfiigung. In Abbildung 4.7 sind XRD-Analysen von 2-fach
kalzinierten (bei 350 und 450 °C) a-Al,Os- und Mullit-Schwammkatalysatoren zu-
sammen mit den Referenz-Reflexmustern der Trigermaterialien, des Washcoats sowie
relevanter Nickelverbindungen dargestellt.
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Abbildung 4.7: XRD-Analysen der mit Nickeloxid und y-Al,O3 beschichteten Katalysator-
oberfliache (nach Kalzinierung): fiir (A) a-ALOs- und (B) Mullit-Triger. Verwendete Refe-
renzpattern siche Anhang 12.2, Tabelle 12.5.
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Auf beiden Trigermaterialien liegt Nickel nach der Kalzinierung als NiO vor (Oxida-
tionszahl 2). Dieses lédsst sich bei moderaten Reduktionsbedingungen in katalytisch
aktives Ni’ {iberfiihren. Charakteristische Peaks anderer Nickelverbindungen (z. B. bei
2-0 = 32 ° oder 45 °), insbesondere der oben genannten Nickelaluminate, konnten
nicht detektiert werden. Aufgrund der geringen TeilchengroBBe des pordsen y-Al,Os-
Washcoats ist dieser rontgenamorph und konnte mithilfe der XRD-Analyse ebenfalls
nicht nachgewiesen werden (s. Anhang 12.5.8).

Zusammenfassende Beurteilung der Charakterisierungsergebnisse

Der Washcoat ermdglichte eine reproduzierbare VergroBerung der spezifischen Ober-
flache der eingesetzten Schwammtréger. Anhand der REM- und EDX-Analysen wur-
de deutlich, dass sowohl die Beschichtung mit y-Al,O5 als auch mit Nickel nicht ginz-
lich homogen iiber die Trigeroberfliche verteilt war. Durch die Vorginge beim
Trocknen und Kalzinieren traten Schrumpfungsrisse auf, die zu einer zerkliifteten
Oberflachenstruktur fiihrten. Weiterhin ergaben die REM-Aufnahmen, dass es an
vielen Stellen auf der Trageroberflache zur Ausbildung einer zweiten Schicht aus NiO
gekommen ist, die kein y-Al,O; zur Oberflichenvergroerung enthielt. Trotz der
gezeigten Schwankungen und UnregelméBigkeiten in der Beschichtungsgiite zeigten
die Katalysatoren eine reproduzierbare katalytische Aktivitit. Diese war mafigeblich
durch das angewendete Massenverhéltnis Dy, beeinflusst und scheinbar unabhéingig
von der mikroskopischen Ungleichverteilung der Katalysatorbeschichtung. Dariiber
hinaus bestdtigten die REM-Aufnahmen die geringe Oberflichenrauigkeit von a-
ALO;- im Vergleich zu Mullit-Trégern. Deshalb traten bei ersten Versuchen, o-
AL O;-Tréager reproduzierbar mit einem spezifischen Massenverhéltnis Dy, zu pra-
parieren, Schwierigkeiten auf. Diese konnten durch das Aufrauen der Trigeroberfli-
che im Séurebad behoben werden.

4.4.4 Eingesetzte Katalysatoren

In Tabelle 4.2 sind die Washcoat- und Nickelmassen der verwendeten Schwammkata-
lysatoren und die sich daraus ergebenen Massenverhéltnisse Dy, c zusammengefasst.
Dabei werden Proben fiir die isothermen Messungen zur Bestimmung der Reaktions-
kinetik und solche fiir die Untersuchungen im polytropen Reaktor unterschieden. Eine
ausfiihrliche Ubersicht der eingesetzten Katalysatoren findet sich im Anhang 12.4.

Bei der Festlegung der fiir die Katalysatorbeschichtung notwendigen Washcoat- und
Nickelmassen wurden zwei unterschiedliche Ansétze verfolgt. Zur Modellierung der
Reaktionskinetik (s. Kapitel 5) werden Messdaten von Katalysatoren bendtigt, die
unter isothermen Bedingungen ein identisches Aktivititsverhalten aufweisen. Fiir
diese Messreihen wurden Katalysatoren mit mengenméBig einheitlicher Katalysator-
beschichtung prépariert.
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Fazit der Katalysatorentwicklung

Tabelle 4.2: Washcoat- und Nickelmassen der eingesetzten Schwammbkatalysatoren.

Verwendung Trager- My pro mpy; pro Dyiwe (-)
material Schwamm- Schwamm-
kerze (mg) kerze (mg)
Isotherme Messungen Mullit =101 O =68 g =0,67
(Berty-Reaktor) a-AlLO; @ =102 =67 @ = 0,65
Polytrope Messungen Mullit 84-112 59-100 0,63 — 0,88
(Reaktionsrohr) a-AlLO; 79 — 125 58 - 124 0,53 -1,04

Fiir die Untersuchungen der Wérmetransporteigenschaften im polytropen Reaktor war
es notwendig, die abgeschiedenen Mengen an Washcoat und Nickel in einem definier-
ten Bereich zu variieren. Bei den dafiir hergestellten Packungen wurde darauf geach-
tet, dass die Mengen an Washcoat und Nickel fiir jede der 3 Schwammbkerzen einheit-
lich waren. Die Katalysatorpackungen mit sphirischen Tragern wurden ebenfalls auf
diese Weise prépariert.

4.5 Fazit der Katalysatorentwicklung

Die fiir die polytropen Messungen erforderliche hohe Aktivitit der Katalysatoren
konnte durch die Kombination eines pordsen Washcoats und Nickel als Aktivkompo-
nente erreicht werden. Anféngliche Probleme durch starke Deaktivierung der Kataly-
satoren wurden durch Verdnderungen an der Kalzinierung sowie durch die Entwick-
lung einer Regenerationsmethode gelost. Abbildung 4.8 fasst die dafiir notwendigen
Priparations- und Regenerationsschritte schematisch zusammen.

e - - - -
( Katalysator B ,| Kazinierung 1 in situ Aktivierung/ . Megsung // Wechsel des\
\_ beschichtet (350 °C) Regeneration > (div. Betriebspunkte, —>| Katalysators
B B ] Oxidation (O, 350 °C) 2-3 Tage)
Kazinierung 2 Abkuhlen (N, 80 °C) Ende des
(450 °C) 1 Reduktion (Hy, 350 °C) Messtages

Abbildung 4.8: Ablaufschema der erweiterten Katalysatorbehandlung und Regeneration.

Obwohl fiir die Regeneration zu Beginn und am Ende eines Messtages aufwendige
Umriistarbeiten am Reaktor notwendig waren (s. Anhang 12.1.2) lag ein grofler Vor-
teil darin, diese in situ durchfithren zu konnen. Eine Regeneration der Katalysatoren
aullerhalb des Reaktors und das damit verbundene Entleeren und erneute Positionieren
der Packungen im polytropen Reaktor hitte die Messungen noch zusitzlich erschwert.
Ein weiteres positives Ergebnis der Katalysatorentwicklung war, dass es durch die
Variation des Massenverhéltnisses Dy;c moglich war die freiwerdende Reaktions-
wirme innerhalb der Katalysatorpackung zu verdndern. Dadurch ergab sich im Zu-
sammenspiel mit anderen Betriebsparametern sowohl fiir die Reaktorauslegung als
auch fiir den spédteren polytropen Betrieb die Moglichkeit einer flexiblen Reaktions-
fiihrung sowie die Lage und Ausdehnung der Temperaturprofile gezielt beeinflussen
zu konnen.
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5 Isotherme Messungen und Anpassung
eines kinetischen Modells

Zur Auslegung des polytrop betriebenen Reaktors sowie zur spdteren Beschreibung
des Warmetransports in katalytischen Schwammen (Kapitel 7) ist die genaue Kenntnis
der Reaktionskinetik der Benzolhydrierung notwendig. In der Literatur findet man
eine Vielzahl kinetischer Untersuchungen an Nickel-Katalysatoren [93-95, 98, 110-
112, 114, 138], jedoch sind diese durchweg bei niedrigen Betriebsdriicken und Edukt-
konzentrationen durchgefiihrt worden. Deshalb waren Messungen zur Bestimmung
der Reaktionskinetik an Schwammbkatalysatoren unter prozessrelevanten Reaktions-
bedingungen erforderlich. Dafiir kam die Versuchsanlage mit Berty-Reaktor zum
Einsatz, die es ermdglicht, kinetische Daten unter gradientenfreien Bedingungen zu
erfassen. Im folgenden Kapitel wird zunichst auf die Ergebnisse der experimentellen
Messreihen, anschliefend auf die Entwicklung des kinetischen Modells zur Beschrei-
bung der Reaktionskinetik der Benzolhydrierung eingegangen.

5.1 Experimentelle Ergebnisse

Die Messungen wurden in dem zuvor beschriebenen Berty-Reaktor durchgefiihrt
(Kap. 3.1), einem ideal riickvermischten System. Die Gradientenfreiheit in der Gas-
phase war in einer vorangegangenen Arbeit [139] durch Verweilzeitexperimente be-
statigt worden. Die Temperatur im Reaktor konnte mit einer Genauigkeit von + 0,4 °C
isotherm eingestellt werden. Der Reaktor zeigte im untersuchten Temperaturbereich
keine Blindaktivitét (s. Anhang 12.1.1). Aufgrund der hohen Stromungsgeschwindig-
keiten im Reaktor kann ein hemmender Einfluss des duleren Stofftransports ausge-
schlossen werden. Dies wurde durch Messungen bei variierter Rotordrehzahl bestatigt
(s. Anhang 12.1.1). Was den inneren Stofftransport betrifft, konnte anhand der be-
rechneten Weisz-Zahl (Wz) gezeigt werden, dass ein hemmender Einfluss auszu-
schlieBen ist (s. Kap. 12.6.3).

5.1.1 Temperaturabhingiges Umsatzverhalten

Abbildung 5.1 zeigt die Variation des Umsatzes mit sequentiell steigender Temperatur
bei konstanten Konzentrationen und Volumenstromen am Reaktoreingang fiir Mullit-
getragerte Katalysatoren. Durch die Volumenverkleinerung bei der Benzolhydrierung
und die Volumenzunahme bei hoheren Reaktortemperaturen kommt es zu geringfiigi-
gen Unterschieden in der modifizierten Verweilzeit, die gezeigten Umsatzverldufe
sind dennoch miteinander vergleichbar. Bei den gewéhlten Reaktionsbedingungen (7%
und py) liegt die Reaktion noch fern vom thermodynamischen Gleichgewicht (vgl.
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Experimentelle Ergebnisse

Kap. 2.2.2, Abb. 2.5). Die Ergebnisse zeigen deutlich die Ausbildung eines Umsatz-
maximums mit steigender Temperatur. Wie bereits in Kap. 2.2.2 diskutiert, ist dieses
Phinomen bei der Hydrierung von Aromaten hiufig beobachtet worden [93, 94, 96,
99, 100, 104, 105, 114, 140] und kann auf den kinetischen Effekt eines vorgelagerten
Adsorptions-Desorptions-Gleichgewichts zuriickgefiihrt werden. Weiterhin ist zu
erkennen, dass die Lage der Umsatzmaxima bei gesteigerter Benzoleingangskonzent-
ration zu hoheren Temperaturen verschoben ist. Dies zeigt, dass die Adsorption und
Desorption, wie auch die Reaktion an der Katalysatoroberfldche, konzentrationsab-
hiangige Vorgéinge sind. Fiir die Messreihen mit niedrigerer Eingangskonzentration
(cgo= 7,5 und 5 Vol.-%) ist der mit steigender Temperatur auftretende Riickgang der
Benzolumsétze besonders deutlich ausgepragt.

1,0
0,8
- 06—
u L
(1]
g 0,4——/
=) . -
Ceo =
0,2+ —e—10Vol-% >4
——7,5Vol.-%
[ —o—5Vol-%
0.0 +———"—"—~4——"»4+——"~+——
170 190 210 230 250 27
Temperatur (°C)

Abbildung 5.1: Benzolumsétze in Abhéngigkeit von Benzoleingangskonzentration und Reak-
tortemperatur. Mullit-getragerte Katalysatoren bei pr = 6 bar und #,,,4 (T = 170 °C) =
7,3-8,3 kg-s/m3.

5.1.2 Gegeniiberstellung der getrigerten Nickelkatalysatoren

In Abbildung 5.2 werden Mullit- und a-Al,Os-getragerte Katalysatoren bei gleicher
Eingangskonzentration iiber einen weiten Verweilzeitbereich miteinander verglichen.
Im Temperaturbereich zwischen 170 und 190 °C (Abb. 5.2 A) liegen die Benzolum-
satze fir Mullit-getrigerte Katalysatoren deutlich tiber denen von a-Al,Os-getrdgerten
Katalysatoren. Auch bei hoheren Reaktionstemperaturen (Abb. 5.2 B), bei denen der
Einfluss des vorgelagerten Sorptionsgleichgewicht stirker zum Tragen kommt, sind
die Umsatzunterschiede zwischen beiden Katalysatortypen noch klar erkennbar. Diese
Ergebnisse zeigen, dass der Geschwindigkeitskoeffizient kz.. (s. Kap. 2.2.2, Gl. 2.30)
fiir Mullit-getragerte Katalysatoren hoher liegen muss als der fiir a-Al,Os-getragerte
Kontakte.
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Abbildung 5.2: Aktivititsvergleich von Mullit- und a-Al,Os-getrégerten Katalysatoren im
Temperaturbereich von: (A) Tz = 170 — 190 °C und (B) 7Tz =200 — 220 °C. pg = 6 bar.

Die Verwendung unterschiedlicher Tragermaterialen kann einen erheblichen Einfluss
auf die Wechselwirkung zwischen den an der Reaktion beteiligten Stoffen, der Aktiv-
komponente und dem y-Al,O;-Washcoat haben. Zwar wurde bei der Beschichtung der
Katalysatoren fiir die kinetischen Untersuchungen auf ein einheitliches Massenver-
haltnis (Dy;wc) zwischen Nickel und Washcoat geachtet, eine vollstindig homogene
Bedeckung der Trigeroberfliche mit der Katalysatorbeschichtung wurde dabei jedoch
nicht erzielt (siche REM-Aufnahmen in Kapitel 4.4.3 und Anhang 12.5.4). Folglich ist
denkbar, dass die unter der Katalysatorbeschichtung befindlichen Trigermaterialien
Einfluss auf die Vorgénge bei der Benzolabreaktion an der Katalysatoroberfliche
genommen haben und fiir die gezeigten Umsatzunterschiede zwischen Mullit- und a-
AL Os-getragerte Katalysatoren verantwortlich sind.

5.1.3 Katalysatorauswahl und Reaktionsbedingungen

Die gezeigten Aktivititsunterschiede stellten keinerlei Beeintrdchtigung fiir die Mes-
sungen im polytropen Reaktor dar (siche Kapitel 6.1). Um beide Trigermaterialien
(a-Al,O3 und Mullit) mithilfe des 2D-Reaktormodells (Kapitel 7) hinsichtlich ihrer
Wirmetransporteigenschaften bewerten zu konnen, war fiir jeden der beiden Katalysa-
tortypen die Vermessung eines eigenen Datensatzes fiir die Anpassung der Reaktions-
kinetik notwendig. Bei den polytropen Messreihen lag die maximale Reaktortempera-
tur fiir Mullit-getriagerte Katalysatoren bei 270 °C, fiir a-Al,Os-getrdgerte Katalysato-
ren lediglich bei 240 °C (s. Kapitel 6). Um fiir die isothermen Messungen eine
bestmodgliche Ubereinstimmung mit den Messungen im polytrop betriebenen Reaktor
zu erzielen, wurde die Reaktionstemperatur zwischen 170 °C und den soeben genann-
ten Temperaturhochstwerten des jeweiligen Katalysatortyps in Schrittweiten von
10 °C variiert. Die Benzoleingangskonzentration wurde dabei in 3 Stufen (cpy = 5;
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7,5; 10 Vol.-%), die modifizierte Verweilzeit fiir jede Eingangskonzentration in 5
Stufen variiert (z,,,; = 4,1 — 25,2 kg's/m3), um einen moglichst breiten Umsatzbereich
abdecken zu koénnen.

Auf die Auswahl der fiir die kinetischen Untersuchungen verwendeten Katalysatoren
wurde bereits in Kapitel 4.4.4 ausfiihrlich eingegangen. Wichtig war es hierbei auf ein
einheitliches Massenverhéltnis Dy;yc sowie auf zu den polytropen Messreihen ver-
gleichbare Aktivierungsbedingungen zu achten. Dariiber hinaus wurde in Vorversu-
chen die Vergleichbarkeit der Aktivitit der Katalysatoren eines Trigertyps nachge-
wiesen. Im Anhang unter 12.4.3 finden sich hierzu entsprechende Abbildungen sowie
eine Gegeniiberstellung der eingesetzten Katalysatoren.

5.2 Kinetisches Modell und Parameteranpassung

5.2.1 Modellierung des Reaktors

Der fiir die kinetischen Untersuchungen verwendete Berty-Reaktor kann als ideal
rickvermischter, stationér betriebener Reaktor (CSTR) bilanziert werden. Die fiir die
Modellierung angenommene, idealisierte Betrachtung des Reaktorsystems ist auf-
grund der in Kapitel 5.1 angefiihrten Vorversuche und Abschétzungen gerechtfertigt.
Die bei der Benzolhydrierung auftretende Volumenédnderung des Gasstroms konnte
nicht vernachlassigt werden und wurde nach Gleichung 3.4 bzw. 3.5 berechnet. Glei-
chung 3.8 gibt die Reaktorbilanz wider, die Reaktionsgeschwindigkeit ist darin bezo-
gen auf die Nickelmasse angegeben (s. Gleichung 3.9).

5.2.2 Ansatz fir die Reaktionsgeschwindigkeit

Wichtig fiir die Auswahl des kinetischen Modells war es, dass dieses die Reaktionsge-
schwindigkeit aller verwendeten Katalysatoren beschreiben konnte und lediglich
andere Modellparameter fiir Mullit-getrdgerte und a-Al,O;-getrégerte Katalysatoren
bestimmt werden mussten. Weiterhin war eine préazise Beschreibung der Reaktionsge-
schwindigkeit der Benzolabreaktion fiir den gesamten Betriebsbereich der polytropen
Messreihen erforderlich. Da das verwendete 2D-Reaktormodell (Kapitel 7) den Reak-
tionsverlauf entlang des Reaktors auf Basis von Partialdriicken berechnet, wurde auch
die Anpassung des kinetischen Modells anhand von Partialdruckverldufen durchge-
filhrt. Die dafiir bendtigte Umrechnung der gemessenen Benzolumsétze in Partial-
druckverldufe erfolgte nach Gleichung 3.6. Da bei der Benzolhydrierung unter den
gewidhlten Reaktionsbedingungen aus Benzol und Wasserstoff ausschlieBlich Cyclo-
hexan entsteht, geniigte es, den Verlauf der Benzolabreaktion zu modellieren. Die
Reaktionsgeschwindigkeiten fiir die Umsetzung des Benzols 7z und des Wasserstoffs
ry sowie fiir die Bildung von Cyclohexan 7 stehen in folgendem Zusammenhang:
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1

Das kinetische Modell fiir die Benzolhydrierung muss die Temperaturabhidngigkeit
der Reaktionsgeschwindigkeit richtig beschreiben. Durch die Verwendung des Ansat-
zes nach Gleichung 5.2 war es moglich, die Reaktionsgeschwindigkeit und das auftre-
tende Umsatzmaximum zufriedenstellend abzubilden. Die darin enthaltenen Variablen
Ap, Ay, Ac sind als Anpassungsterme einzuordnen, mit denen es moglich war, den
Umsatzverlauf korrekt beschreiben zu konnen. Fiir jede der an der Reaktion beteilig-
ten Komponenten Benzol, Wasserstoff und Cyclohexan wurde ein individueller An-
passungsterm A; berticksichtigt. Diese setzen sich je aus einem temperaturunabhingi-
gen Modellparameter Y;; und einem temperaturabhéngigen Ausdruck (Y, /7T) zusam-
men (s. Gleichung 5.3).

BT (1+A:;:+IZ}Z§$:C'PC)2 (5-2)
mit: rp Reaktionsgeschwindigkeit, mol/(kg-s)

k Geschwindigkeitskoeffizient, mol/(kg-s)

An Anpassungsterm Wasserstoff, 1/bar

Ap Anpassungsterm Benzol, 1/bar

Ac Anpassungsterm Cyclohexan, 1/bar

PH Partialdruck Wasserstoff, bar

PB Partialdruck Benzol, bar

pc Partialdruck Cyclohexan, bar

A; =Y, - exp (%) (5.3)
mit: A; Anpassungsterm der Komponente 7, 1/bar

Y Modellparameter 1 der Komponente i, 1/bar

Yo, Modellparameter 2 der Komponente i, K

i steht fiir Wasserstoff (H), Benzol (B) und Cyclohexan (C);

(insgesamt 6 verschiedene Modellparameter fiir 3 Anpassungsterme)
T Temperatur, K

Aufgrund der technischen Konfiguration des Gaschromatographen war es nicht mog-
lich, den im Reaktionsgemisch enthaltenen Wasserstoffgehalt zu detektieren. Da bei
den Messreihen ausschlieBlich Cyclohexan als Produkt nachgewiesen wurde und
dessen Reaktorselektivitét stets 1 betrug, konnten die fiir die Reaktionsgeschwindig-
keit benoétigten Partialdriicke fiir Wasserstoff und Cyclohexan aus deren Eingangs-
konzentrationen und den gemessenen Benzolumsétzen berechnet werden. Des Weite-
ren wurde die Temperaturabhéngigkeit des Geschwindigkeitskoeffizienten £ nach dem
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Ansatz von Arrhenius (Gleichung 5.4) beriicksichtigt. Als Modellparameter wurden
hierbei der Frequenzfaktor sowie die Aktivierungsenergie der Reaktion angepasst.

- . _Ea
k = ke - exp (—22) (54)
mit: ks Frequenzfaktor, mol/(kg's)
E4 Aktivierungsenergie der Reaktion, kJ/mol
R ideale Gaskonstante, J/(mol-K)

5.2.3 Anpassung der Modellparameter

Die Anpassung der Modellparameter erfolgte mithilfe der Numeriksoftware
MATLAB (R2013a, The MathWorks). In Abbildung 5.3 ist der Programmablaufplan
der Anpassung schematisch dargestellt.

Start
ymain_LH.m"

gemessene

Umsatze Einlesen der
Messwerte
(T, pPs.0, tmoa) l

Berechnung der

Startwerte fur Partialdruckverlaufe
Modellparameter
einlesen

Aufruf des least
squares Schatzers
L,LSQ_LH.m*

!

modellierte Iteration der
Partialdriicke p; it Modellparar_'neter
berechnen f(T, pg.0,tmod) (/sqnonlin)

l

Berechnung der
Zielfunktion Z

nein

Iterationen <
max. lterationen

Z < Schwellwert

Ausgabe der /
Modellparameter /

Ausgabe der modellierte
/ Partialdruckverlaufe /L Partialdricke pi

berechnen f(T, Ps,o,tmod)

Stop
»main_LH.m"

Abbildung 5.3: Ablaufplan des Programms zur Anpassung der kinetischen Parameter mithilfe
von MATLAB. Programmcodes sind auf beigefligtem Datentriger zu finden.
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Durch Einsetzen des Geschwindigkeitsgesetzes (Gleichung 5.2) in die Reaktorbilanz
(Gleichung 3.8) wurde ein Gleichungssystem erhalten, mit dem die modellierten Par-
tialdruckverldufe des Benzols p; 4 als Funktion der Reaktortemperatur, der Eingangs-
partialdriicke und der modifizierten Verweilzeit berechnet werden konnten. Durch
Aufruf des least squares Schitzers wurden auf Basis der Startwerte der Modellpara-
meter (in Summe 8) die Werte fiir p; 5, berechnet und mithilfe der gemessenen Partial-
driicke p;.., die Zielfunktion Z (Gleichung 5.5) bestimmt. Bei der Berechnung der
Zielfunktion mithilfe der Methode der kleinsten Fehlerquadrate wurden die gemesse-
nen Partialdriicke fiir alle Reaktortemperaturen, Eingangskonzentrationen und Ver-
weilzeiten (Summe aller experimentellen Werte E) gleichzeitig beriicksichtigt. Lag
der Funktionswert oberhalb des vorgegebenen Schwellwerts, wurden die Modellpa-
rameter mithilfe der MATLAB-Funktion /sqgnonlin variiert und die Anpassungsschlei-
fe wurde erneut durchlaufen. Zur Minimierung der Zielfunktion wurde dabei ein
Trust-Region-Algorithmus verwendet.

. PRp— . 2
Z = Zl,E=1 (M) (55)
Diexp
mit: P berechnete Partialdriicke, bar
Diexp experimentelle Partialdriicke, bar
E Anzahl aller experimentellen Werte, -

Zur Bewertung der Parameteranpassung wurde ein mittlerer Fehler F nach Glei-
chung 5.6 definiert. Dieser gibt an, wie weit der modellierte vom gemessenen Benzol-
partialdruck, gemittelt iiber alle experimentellen Werte, abweicht. Dadurch war es
moglich, die Ergebnisse verschiedener Modellansdtze qualitativ gegeniiberzustellen.

E e
F= lell(pl,f;t pl,exp)l (56)
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5.3 Diskussion der Ergebnisse

5.3.1 Ergebnisse der Parameteranpassung

In Tabelle 5.1 sind die Ergebnisse der Parameteranpassung fiir Mullit-getragerte und
a-AlOs-getrigerte Katalysatoren gegeniibergestellt. Da beide Triagertypen mit dem
gleichen Katalysator (Nickel) beschichtet waren, wurde der identische mathematische
Ansatz fiir die Anpassung verwendet. Wie zu erkennen ist, stimmen die Modellpara-
meter beider Anpassungen weitgehend iiberein. Um die gemessenen Unterschiede im
Umsatzverhalten zwischen a-Al,O;-getrdgerten und Mullit-getragerten Katalysatoren
abbilden zu kénnen, war lediglich eine verdnderte Anpassung der temperaturunabhin-
gigen Modellparameter Y; 3 und Y; - notwendig. Fiir eine weiterfithrende Interpretati-
on der ermittelten Werte ist zu beachten, dass der verwendete Ansatz 8 Modellpara-
meter enthélt, die sich gegenseitig beeinflussen konnen. Zudem war die Reaktionsge-
schwindigkeit der Benzolhydrierung durch das vorgelagerte Sorptionsgleichgewicht
der Edukte erhebliche beeinflusst. Somit konnen die ermittelten Parameter fiir den
Frequenzfaktor k., sowie der Aktivierungsenergie £, der Benzolhydrierung nur als
scheinbare Groflen verstanden werden. Vergleicht man jedoch die aus der Anpassung
erhaltenen Werte fiir die Aktivierungsenergie der Benzolhydrierung mit Literaturwer-
ten, so liegen diese in guter Ubereinstimmung (£, = 28 — 58 kJ/mol [92, 94, 138,
141]). Weiterhin bestétigen die Ergebnisse fiir k., und £, die Annahme aus Kap. 5.1.2,
dass der Wert des Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizienten £ fiir Mullit-getragerte
Katalysatoren hoher liegen muss als der fiir a-AlO;-getragerte Katalysatoren. Der
mittlere Fehler ' weist auf geringere Abweichungen zwischen modellierten und expe-
rimentellen Partialdriicken fiir a-Al,O3-getrdgerte im Vergleich zu Mullit-getrégerte
Katalysatoren hin. Dies zeigt, dass fiir a-Al,Os-getragerte Katalysatoren eine bessere
Anpassung mdoglich war.

Tabelle 5.1: Vergleich der Ergebnisse fiir die Parameteranpassung.

Anpassung ke E, Fehler- Z() F (bar)
fiir (mol/(kg-s)) (kJ/mol) analyse
Mullit-getrigerte 2.40-10° 412 2,62:10" 2,41-107
Katalysatoren ’
a-AlOs-getrdgerte | 4g.103 41,5 731-107 1561107
Katalysatoren
Modell- Yin Yis Yic Y, (K
parameter (1/bar) La® qpary 220 pan 2c (K)
Mullit-getrdgerte | 357,106 450-10°  3,51-10°  551-10°  2,65:10°  3.49:10°
Katalysatoren
a-ALOs-getragerte | 357.10°  46610°  50010°  560-10°  7,50-107  3,50-10°
Katalysatoren
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5.3.2 Vergleich der Anpassungsergebnisse mit Versuchsdaten

Abbildung 5.4 (A — D) vergleicht, exemplarisch fiir 4 Reaktortemperaturen, gemesse-
ne und berechnete Benzolpartialdriicke am Reaktoraustritt fiir Mullit-getriagerte Kata-
lysatoren als Funktion der modifizierten Verweilzeit. In Abb. 5.4 (C und D) sind
Partialdruckverldufe fiir Betriebspunkte aufgetragen, an denen das Umsatzmaximum
bereits iiberschritten wurde. Anhand der Auftragungen ist zu erkennen, dass es gut
gelungen ist, den Einfluss des Sorptionsgleichgewichts abzubilden. Wesentlichen
Einfluss hierauf hatten die Anpassungsterme Ap, Ay, Ac. Diese ermoglichen es auf-
grund ihrer exponentiellen Temperaturabhingigkeit, den Riickgang der Reaktionsge-
schwindigkeit mit steigender Temperatur zu beschreiben.
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Abbildung 5.4: Vergleich der Messdaten (Symbole) mit den Ergebnissen der Kinetikanpas-
sung (Linien) fiir Mullit-getragerte Katalysatoren. Auswabhl fiir 73 = 180, 200, 220, 240 °C.
(Untersuchter T-Bereich: 170 — 270 °C). Ergdnzende Ergebnisse, siche Kapitel 12.7.1.

In Abbildung 5.5 sind die Ergebnisse der Kinetikanpassung fiir a-Al,O3-getragerte
Katalysatoren mit experimentellen Daten gegeniibergestellt. Mithilfe des gewdhlten
Ansatzes war es auch fiir diese Katalysatoren moglich, den Temperatureinfluss auf die
Reaktionsgeschwindigkeit abzubilden. Vergleicht man die experimentell ermittelten
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Diskussion der Ergebnisse

Partialdriicke fiir a-Al,O3-getragerte Katalysatoren (Abbildung 5.5) mit denen von
Mullit-getrigerten Katalysatoren (Abbildung 5.4), so ist auffallig, dass erstere unter-
einander geringere Schwankungen und Abweichungen aufweisen. Diese Qualititsun-
terschiede innerhalb der Messdaten konnte zur vergleichsweise besseren Anpassung
der Partialdruckverldufe fiir a-Al,O;-getragerte Katalysatoren beigetragen haben.
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Abbildung 5.5: Vergleich der Messdaten (Symbole) mit den Ergebnissen der Kinetikanpas-
sung (Linien) fiir a-Al,O;-getrdgerte Katalysatoren. Auswahl fiir 7 = 180, 200, 220, 240 °C.
(Untersuchter T-Bereich: 170 — 240 °C). Ergdnzende Ergebnisse, siche Kapitel 12.7.2.

5.3.3 Bewertung der Anpassungsergebnisse

Neben dem direkten Vergleichen ausgewihlter Partialdruckverldufe soll mithilfe der
Paritidtsdiagramme in Abbildung 5.6 eine zusammenfassende Bewertung der Model-
lierungsergebnisse vorgenommen werden. Die Datenbasis bei der Anpassung fiir
Mullit-getrdgerte Katalysatoren erstreckte sich iiber einen Temperaturbereich von
170 — 270 °C, die fiir a-Al,O;-getrigerte Katalysatoren iiber einen Bereich von 170 -
240 °C. Im Verlauf der Entwicklung des kinetischen Modells fiir Mullit-getrégerte

74



Isotherme Messungen und Anpassung eines kinetischen Modells

Katalysatoren ergab sich, dass keiner der verwendeten Ansdtze in der Lage war, den
starken Riickgang der Benzolumsétze fiir Reaktionstemperaturen oberhalb von 250 °C
zufriedenstellend abzubilden. Deshalb wurde fiir die Verwendung des kinetischen
Modells fiir Mullit-getragerte Katalysatoren festgelegt, dass dieses nur fiir einen Tem-
peraturbereich von 170 — 250 °C Giiltigkeit besitzt. Abbildung 5.6 (A) zeigt das Pari-
taitsdiagramm fiir Reaktionstemperaturen bis 250 °C. Im Anhang unter 12.7.1 ist der
Vergleich fiir den gesamten Temperaturbereich gezeigt. Die Auftragung fiir a-Al,0O5-
getrigerte Katalysatoren (Abbildung 5.6 (B)) beinhaltet die experimentellen und mo-
dellierten Werte fiir den gesamten Temperaturbereich. Fiir keinen der gezeigten Ver-
gleiche ist eine systematische Abweichung von der Ausgleichsgeraden zu erkennen.
Auch in Abhingigkeit von der Benzoleingangskonzentration sind keine wesentlichen
Trends erkennbar. Im Bereich geringer Benzolumsétze fallen die Abweichungen ten-
denziell etwas stirker aus, bleiben aber iiber den gesamten Umsatzbereich akzeptabel.
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Abbildung 5.6: Parititsdiagramme fiir den Vergleich gemessener und modellierter Benzo-
lumsétzen. (A) Mullit-getrigerte Katalysatoren (7 = 170 — 250 °C), (B) a-Al,Os-getragerte
Katalysatoren (7z = 170 - 240 °C).

5.4 Fazit aus der Kinetik-Studie

Die Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit der Gasphasenhydrierung von Ben-
zol fern vom thermodynamischen Reaktionsgleichgewicht erfolgte auf Basis des glei-
chen Zeitgesetzes fiir alle Katalysatoren. Die aus der Anpassung erhaltenen 8 Modell-
parameter fielen fiir Mullit- und a-Al,Os-getragerte Katalysatoren leicht unterschied-
lich aus. Auf Basis des jeweiligen Parametersatzes konnte eine zufriedenstellende
Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit fiir beide Katalysatortypen erzielt wer-
den. Dies ermdglicht die Berechnung der bei der Benzolhydrierung freiwerdenden
Reaktionswarme fiir die in Kapitel 7 beschriebene 2D-Reaktorsimulation.
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6 Ergebnisse der polytropen Messungen

6.1 Einfluss der Reaktionsbedingungen

Der Einfluss der Benzoleingangskonzentration sowie des Gesamtvolumenstroms auf
die Temperaturprofile entlang der Reaktormittelachse werden in Abbildung 6.1 ge-
zeigt. Als Beispiel wurde hierfiir eine Mullit-Packung (10 ppi, ¢, = 0,85) ausgewdhlt.
Die hier eingetragenen Verbindungslinien dienen, wie auch fiir alle folgenden Darstel-
lungen des 6. Kapitels, der besseren Ubersicht und sind nicht das Ergebnis einer Re-
aktormodellierung.
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Abbildung 6.1: Axiale T-Profile entlang der Reaktormittelachse fiir eine katalytische Mullit-
Packung (10 ppi; &, = 0,85) bei unterschiedlichen Eingangskonzentrationen und Gesamtvo-
lumenstromen. Fehlerbalken geben die Standardabweichung der Messdaten an. (A) ¢z 9=

5 Vol.-%: Ang = 4,6 mmol/min, cg 9= 7,5 Vol.-%: Ang = 8,2 mmol/min, cz = 10 Vol.-%:
Arig = 12,3 mmol/min. (B) Vyy = 3000 ml/min: Anig = 12,3 mmol/min, Vyy = 4500 ml/min:
Arig = 15 mmol/min, Vy = 6000 ml/min: Ariz = 13,8 mmol/min.

Wie in Abbildung 6.1 (A) zu erkennen ist, fiihrt die Steigerung der Benzoleingangs-
konzentration zu einem steileren Anstieg der Temperaturen im ersten Abschnitt der
Katalysatorpackung sowie zu einer Zunahme der Hot-Spot-Temperaturen. Dies kann
auf die erhohte Reaktionsgeschwindigkeit und die damit verbundene Steigerung der
freigesetzten Reaktionswérme zuriickgefiihrt werden. Die Lage der sich einstellenden
Hot-Spots bleibt hingegen von der Variation der Benzoleingangskonzentration wei-
testgehend unbeeinflusst.

Durch die Steigerung des Gesamtvolumenstroms (Abbildung 6.1 (B)) kommt es zu
einer leichten Verschiebung der Hot-Spots hin zum Ende der Reaktionszone, wohin-
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Einfluss der Reaktionsbedingungen

gegen die Hohe der Hot-Spot-Temperaturen nur geringfiigige Unterschiede aufwei-
sen. Grundsétzlich fithren hohere Stromungsgeschwindigkeiten zu einer Erh6hung des
konvektiven Anteils am Wirmetransport. Fiir alle Messreihen im polytropen Betrieb
lagen die effektiven Stromungsgeschwindigkeiten innerhalb der Packungen zwischen
0,045 und 0,09 m/s mit entsprechenden Reynolds Zahlen von Re < 100. Dies deutet
auf eine laminare Strdomung hin und zeigt, dass der konvektive Anteil nur einen gerin-
gen Beitrag zur Wérmeabfuhr liefert. Da Warmestrahlung im untersuchten Tempera-
turbereich vernachldssigt werden kann, muss die innerhalb der Katalysatorpackungen
freigewordene Reaktionswirme hauptsédchlich durch radiale Wérmeleitung innerhalb
der Schwammstruktur hin zur Reaktorwand abgefiihrt worden sein. Dies wird dadurch
bestitigt, dass sdmtliche Temperaturprofile in Abbildung 6.1, selbst jene bei erhohten
Stromungsgeschwindigkeiten, eine deutliche Abnahme der Temperaturen zum Ende
der Reaktionszone aufzeigen. Fiir die in Abbildung 6.1 gezeigten Versuchsreihen
wurde eine integrale Energiebilanz um den Reaktionsraum aufgestellt, deren Ergeb-
nisse den dominanten Einfluss des radiale Wérmetransport innerhalb der Schwamm-
packungen bestitigt (s. Anhang. 12.6.6).
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Abbildung 6.2: Axiale T-Profile entlang der Mittelachse fiir eine a-Al,O;-Katalysatorpackung
(20 ppi; &, = 0,85) bei unterschiedlichen Gesamtvolumenstromen. Fehlerbalken geben die
Standardabweichung der Messdaten an. Vy = 3000 ml/min: Az = 5,2 mmol/min, Vy =

4500 ml/min: Ariz = 5,3 mmol/min, Vy = 6000 ml/min: Arigz = 4,7 mmol/min.

Die in Abbildung 6.2 gezeigten Temperaturprofile fiir eine a-Al,O;-Packung zeigen
nur noch eine schwache Abhingigkeit von der Stromungsgeschwindigkeit. Dies ist
auf die hohere Feststoffwiarmeleitfdhigkeit von a-Al,O; im Vergleich zu Mullit und
der damit verbundenen verbesserten Warmeleitung innerhalb der Schwammstruktur
zuriick zu fithren (siehe Kapitel 4.3.3, Tabelle 4.1). Die Warmeleitung innerhalb des
Feststoffs ist grundsitzlich richtungsunabhédngig und kann auch entgegengesetzt zur
vorherrschenden Stromungsrichtung zum Wirmetransport beitragen. Dadurch kommt
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Ergebnisse der polytropen Messungen

es fiir die Katalysatortriager aus a-Al,Os, im Vergleich zu denen aus Mullit, zu einer
Ausdehnung der axialen Temperaturprofile entlang der Reaktionszone.

Bianchi et al. machten vergleichbare Beobachtungen im Hinblick auf die War-
metransporteigenschaften metallischer Schwammtriger mit unterschiedlicher Fest-
stoffwirmeleitfdhigkeit [6]. Hierfiir wurden Schwidmme aus einer Stahllegierung
(FeCrAlY, Ag=15 W/(m'K)) mit solchen aus einer Aluminiumlegierung (Ag=
218 W/(m-K)) verglichen. Auch fiir diese Packungen konnte gezeigt werden, dass der
konduktive Wérmetransport innerhalb der Struktur einen wesentlichen Beitrag liefert.
Dariiber hinaus wurde fiir Packungen mit hoherer Feststoffwéirmeleitfdhigkeit eine
verminderte Abhéngigkeit von der Stromungsgeschwindigkeit nachgewiesen.

Definition einer Vergleichsgrofie fiir die Bewertung der Temperaturprofile

Die eingesetzten Katalysatorpackungen weisen aufgrund ihrer verschiedenen Struk-
tur- und Materialeigenschaften ein unterschiedliches Warmetransportvermogen auf.
Dies fiihrt dazu, dass die sich im Inneren der Reaktionszone ausbildenden Tempera-
turprofile verschiedener Packungen, bei sonst gleichen Betriebsbedingungen, in ihrer
Hohe und Ausdehnung unterscheiden. Des Weiteren variiert die Reaktionsgeschwin-
digkeit aufgrund der Temperaturunterschiede entlang der Reaktionszone, was zu Un-
terschieden in den am Reaktorausgang gemessenen Benzolumsétzen fiihrt. Deshalb
musste zundchst eine geeignete VergleichsgroBBe definiert werden, die es ermdglicht,
die Wéarmetransportunterschiede der Packungen anhand der in der Reaktionszone
gemessenen Temperaturverteilung bewerten zu konnen.

<@ Reaktionsraum

- )~

Stationaritat: Warmeproduktion + Warmeabfuhr =0

o1

Erwarmung des Fluids

Freigesetzte
Reaktionswirme « Ang

Abbildung 6.3: Integrale Darstellung der Wéarmestrome in den und aus dem
Reaktionsraum des polytrop betriebenen Reaktors.

Abbildung 6.3 stellt die Enthalpie- und Wéarmestrome der integralen Energiebilanz um
den Reaktionsraum des Rohrreaktors (Gl. 6.1 A und B) schematisch dar. Um eine
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Einfluss der Schwammstruktur auf den Wéarmetransport

Vergleichbarkeit der Temperaturprofile im polytropen, stationdren Betrieb zu ermdg-
lichen, wurden nur solche Experimente direkt miteinander verglichen, bei denen:

a) gleiche Benzolstoffstrome Ang zwischen Reaktorein- und Auslass um-
gesetzt wurden und

b) die freigesetzte Reaktionswirme Qy weitestgehend iiber die Reaktor-
wand und nicht durch den austretenden Enthalpiestrom H,,,; abgefiihrt
wurde (Tous = Tein)

Da bei der Benzolhydrierung unter den gewédhlten Reaktionsbedingungen ausschlieB3-
lich Cyclohexan entsteht, ist die freigesetzte Reaktionswirme direkt proportional zur
integral umgesetzten Benzolstoffmenge innerhalb des Reaktors. Unter den genannten
Voraussetzungen konnen Unterschiede zwischen den Temperaturprofilen einzelner
Packungen auf deren Wirmetransporteigenschaften zuriickgefiihrt werden. Diese
Vergleichsmethode wurde fiir die direkte Gegeniiberstellung katalytischer Packungen
in Kapitel 6.2 bis 6.5 angewendet.

Hein - Haus + QR - QWand =0 (61 A)

Ziﬁi,ein ' é:p,i ' Tein - Zihi,aus '6p,i ' Taus + AﬁB ' ARH - QWand =0 (61 B)

mit: H,in eintretender Enthalpiestrom, kJ/s
Hgys austretender Enthalpiestrom, kJ/s
Qr (integral) freigesetzter Reaktionswarmestrom, kJ/s
Owand iber die Reaktorwand abgegebener Wéarmestrom, klJ/s
N ein eintretender Stoffmengenstrom, mol/s
N qus austretender Stoffmengenstrom, mol/s
Cp,i molare Wirmekapazitit der Komponente i, kJ/(mol-K)
Toin Temperatur am Reaktoreingang, K
T s Temperatur am Reaktorausgang, K

6.2 Einfluss der Schwammstruktur auf den Warmetransport

Fiir den Warmetransport in Schwammpackungen ist im Grunde nicht die Porendichte
(ppi-Zahl), sondern die spezifische Oberfldche die relevante Grofe, welche jedoch mit
der Porendichte korreliert. Es ist zu erwarten, dass mit grofler werdender Austausch-
oberflache (d.h. steigender ppi-Zahl) die Warmeabfuhr vom Feststoff zum Fluid ver-
stairkt wird und infolge dessen geringere Packungstemperaturen auftreten. Dieser
Effekt ist jedoch nur dann signifikant, wenn der konvektive Warmetransport einen
starken Beitrag zum gesamten Warmedurchgang liefert. Bei den im Rahmen dieser
Arbeit durchgefiihrten Experimenten war dies nicht der Fall. Die Stromungsge-
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Ergebnisse der polytropen Messungen

schwindigkeiten lagen durchweg unter 0,09 m/s. Wie die Warmebilder in Abbildung
6.4 zeigen, hat die Steigerung der Porendichte von 10 auf 30 ppi und die damit ver-
bundene VergroBerung der spezifischen Oberfliche um den Faktor 2,4 keinen nen-
nenswerten Einfluss auf die Temperaturverteilung in den katalytischen Packungen.

Zu dem gleichen Ergebnisse kommen Dietrich et al. [23] sowie Calmidi und Mahajan
[82] bei Versuchen mit variierender ppi-Zahl ohne chemische Reaktion. Hingegen
konnten Miilheims et al. [16] bei Untersuchungen der partiellen Oxidation von o-
Xylol zu Phthalsdureanhydrid bei sehr hohen Stromungsgeschwindigkeiten eine leich-
te Verbesserung des Warmetransports mit steigender ppi-Zahl feststellen.

(1) 10 ppi (2) 20 ppi (3) 30 ppi T (°C)
0 165
25 175
50 185
T 75 195
£
3 2
o 100 | %
2 215
L 125
© 225
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150 ) | | Fluss-
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Abbildung 6.4: 2D-Wérmebilder fiir Mullit-Katalysatorpackungen unterschiedlicher Poren-
dichte: (1) 10 ppi, (2) 20 ppi, (3) 30 ppi; &, = 0,80; Vy = 4500 ml/min; czy=5 Vol.-%.

(1) Ang = 6,4 mmol/min; (2) Ang = 5,7 mmol/min; (3) Ang = 6,3 mmol/min. Darstellung der
rdumlichen Temperaturprofile von der Reaktormittelache bis zur Reaktorwand. Kreuze sym-
bolisieren die Temperaturmessstellen. Farbverldufe zwischen den Messstellen ergeben sich
durch Interpolation.

In Abbildung 6.5 ist die Gegeniiberstellung zweier 20 ppi Mullit-Packungen mit un-
terschiedlicher Nennporositét, einerseits als Warmebilddarstellung (A), andererseits in
einer 3D-Auftragung der rdumlichen Temperaturverteilung (B) dargestellt. Im Ver-
gleich zeigen die Schwammkatalysatoren mit geringerer Nennporositét iiberwiegend
niedrigere Packungstemperaturen. Die Temperaturunterschiede an der identischen
Position innerhalb der Packung betragen bis zu 20 °C. Eine niedrigere Porositit ist
gleichbedeutend mit dickeren Stegen innerhalb der Schwammstruktur. Diese ermogli-
chen eine Verbesserung der Wérmeleitung aus der Reaktionszone hin zur gekiihlten
Reaktorwand. Die Folge sind deutlich flacher ausgeprigte Temperaturprofile entlang
der gesamten Katalysatorpackung. Am Ein- und Auslass hingegen werden die Kataly-
satorpackungen nicht aktiv gekiihlt. Deshalb fiihrt die verbesserte Wérmeleitung in
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Einfluss der Schwammstruktur auf den Warmetransport

axialer Richtung fiir die Packung mit niedrigerer Nennporositét zu einer leichten Er-
hohung der Temperaturen am Eintritt des Bettes.
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Abbildung 6.5: Einfluss der Porositdt auf die Temperaturverteilung in 20 ppi Mullit-
Katalysatorpackungen aufgetragen als (A) 2D-Wérmebilder und (B) in 3D-Darstellung.
Porositit: &, = 0,80 (Bild (1) und blaue Fliche) und 0,85 (Bild (2) und graue Fliche). Vyy =
4500 ml/min; czp= 7,5 Vol.-%. Ang = 10,7 mmol/min fiir beide Packungen.

Wie in Abbildung 6.5 (B) zu erkennen, ist der Hot-Spot in der Packung mit hoherer
Porositit etwas in Richtung zum Reaktoreinlass verschoben. Die Lage des Hot-Spots
ist in komplexer Weise abhéngig vom Reaktionsfortschritt entlang des Reaktors, der
damit verbundenen freigesetzten Reaktionswéirme sowie der lokalen Katalysatortem-
peratur, dem Wiarmetransport innerhalb der Packung und nicht zuletzt von der Homo-
genitit der Katalysatorbeschichtung. Der verwendete Versuchsreaktor ermdglicht es
zwar, die rdumlichen Temperaturprofile in hoher Auflosung zu erfassen, nicht aber
die Benzolkonzentration entlang der katalytischen Zone. Somit ist eine Interpretation
der Lage der Hot-Spots im Reaktionsraum fiir den gezeigten Vergleich nur schwer
moglich. Dagegen konnte der Wert der Hot-Spot-Temperatur als Indikator fiir die
Intensitidt der Wéarmeabfuhr zur Reaktorwand herangezogen werden. Noch aussage-
kréftiger ist die mittlere Temperatur in der Reaktionszone, wenn eine raumliche Tem-
peraturverteilung und nicht nur ein axiales Profil gemessen wurde, wie in Abbildung
6.6 gezeigt. Dort wurden fiir alle katalytischen Mullit-Packungen und alle Betriebs-
punkte (d.h. Gesamtvolumenstrome und Benzoleingangskonzentrationen) die mittlere
Temperatur in der Reaktionszone berechnet und diese in Abhéngigkeit der freigesetz-
ten Reaktionswéirme aufgetragen. Der Reaktionswidrmestrom ergab sich aus dem
Produkt der integral umgesetzten Stoffmenge Benzol und der Reaktionsenthalpie bei
Reaktionsbedingungen (Qr = Arg - AgH). Wie in Abb. 6.6 zu erkennen ist, streuen
die Werte gleicher Nennporositit regellos um die beiden Ausgleichsgeraden. Dies
bestdtigt die anhand direkter Vergleiche einzelner Betriebspunkte gezogenen Schliis-
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se: Packungen gleicher Nennporositit zeigen liber den gesamten Betriebsbereich im
Hinblick auf die Wéarmetransporteigenschaften keine eindeutige Abhéngigkeit von der
Porendichte. Jedoch fiihrt der Einsatz von Schwammpackungen mit hoherem Fest-
stoffanteil fiir Betriebspunkte gleicher Warmefreisetzung zu einer Verbesserung des
Wirmetransports innerhalb der Packung und damit zu einer deutlichen Absenkung der
mittleren Temperatur in der Reaktionszone. Triger aus a-Al,O; zeigen fiir den Ein-
fluss der Porendichte und Nennporositét vergleichbare Trends (siche Anhang 12.8.2).
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Abbildung 6.6: Mittlere Temperatur der Reaktionszone* als Funktion der freigesetzten Reak-
tionswarme fiir Mullit-Katalysatorpackungen verschiedener Porositét (&, = 0,80 und 0,85)
und ppi-Zahl (10, 20, 30 ppi). *Mittelwert der an 42 Positionen innerhalb der katalytischen
Zone gemessenen Temperaturen eines Betriebspunktes im stationdren Zustand.

6.3 Einfluss des Tragermaterials

Wenn der Wiarmetransport in einer durchstromten Packung — wie in den hier unter-
suchten Systemen — wegen geringen Fluidgeschwindigkeiten durch Warmeleitung
dominiert wird, dann muss neben dem Feststoffanteil auch die Feststoffwiarmeleitfa-
higkeit einen signifikanten Einfluss ausiiben. Deshalb wurden katalytische Packungen
mit deutlichen Unterschieden in der Feststoffwarmeleitfahigkeit des Tragers (o-
ALO;: Ag= 25,9 W/(m'K) und Mullit: As = 4,4 W/(m'K)) bei ansonsten gleichen
strukturellen Eigenschaften miteinander verglichen. Wie anhand der 3D-
Darstellungen in Abbildung 6.7 und 6.8 zu erkennen ist, zeigen die Packungen aus o-
ALO; trotz vergleichbarer Wiarmefreisetzung deutlich flachere Temperaturprofile
sowie um bis zu 30 °C erniedrigte Hot-Spot-Temperaturen. Durch die nahezu 6 mal
hohere Feststoffwirmeleitfahigkeit ist eine deutliche Verbesserung der Warmeleitung
innerhalb der Schwammstrukturen moglich, welche sich jedoch unterschiedlich auf
die Temperaturverteilung in axialer und radialer Richtung auswirkt. In radialer Rich-

tung kommt es, wie schon fiir den Einfluss des Feststoffanteils diskutiert, aufgrund
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Einfluss des Tragermaterials

der gekiihlten Reaktorwand zu einer verbesserten Abfuhr der Reaktionswédrme aus
dem Reaktionsraum und damit zu geringeren Packungstemperaturen entlang der Re-
aktionszone. In axialer Richtung hingegen fehlt die gekiihlte Reaktorwand und damit
die Warmesenke. Deshalb kommt es fiir beide a-Al,O3- im Vergleich zu den Mullit-
Packungen zu leicht erhéhten Temperaturen im ersten Drittel der Reaktionszone so-
wie zu abgeflachten Temperaturverldufen in axialer Richtung.
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Abbildung 6.7: 3D-Darstellung der Temperaturverteilung in Packungen mit unterschiedlicher
Feststoffwirmeleitfahigkeit bei cz9= 10 Vol.-%; Vyy = 3000 ml/min: a-Al,O5 (blaue Fliche,
As=25,9 W/(m-K), Anng = 13,0 mmol/min), Mullit (graue Fliache, As=4,4 W/m'K, Ang =

13,1 mmol/min). &, = 0,80; 10 ppi.

Abbildung 6.8: 3D-Darstellung der Temperaturverteilung in Packungen mit unterschiedlicher
Feststoffwarmeleitfahigkeit bei cz o= 7,5 Vol.-%; Vy = 3000 ml/min: a-ALO; (blaue Flache,
As=25,9 W/(m'K), Ang = 7,4 mmol/min), Mullit (graue Fliche, As=4,4 Wm'K, Ang =

7,8 mmol/min). &, = 0,85; 20 ppi.
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Ergebnisse der polytropen Messungen

Fir die Auslegung chemischer Reaktoren sowie zur Bewertung der Wiarmetrans-
porteigenschaften verschiedener Katalysatorpackungen ist die sich im Inneren eines
Festbettes einstellende Hot-Spot-Temperatur eine wichtige KenngroBe. Um die Er-
gebnisse aus unterschiedlichen Experimenten zusammenfassend darstellen zu konnen,
wurden in Abbildung 6.9 die gemessenen Hot-Spot-Temperaturen der einzelnen Be-
triebspunkte in Abhéngigkeit der integral freigesetzten Reaktionswérme aufgetragen.
Verglichen werden Packungen aus unterschiedlichem Material (Mullit und a-Al,O3)
mit gleichen strukturellen Eigenschaften (10 ppi, &, =0,80). Wie zu erkennen ist,
ermoglicht der Einsatz von Schwammtrdgern mit hoherer Feststoffwérmeleitfahigkeit
eine deutliche Absenkung der Hot-Spot-Temperaturen iiber den gesamten Betriebsbe-
reich.
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Abbildung 6.9: Temperatur am Hot-Spot als Funktion der freigesetzten Reaktionswirme
(Qr = Ang - AgH). Vergleich von katalytischen Schwammpackungen mit unterschiedlicher
Feststoffwarmeleitfahigkeit der Trager (Mullit, As = 4,4 W/(m'K) und a-Al,Os, As=

25,9 W/(m'K)) bei gleicher struktureller Charakteristik (10 ppi; &, = 0,80).

6.4 Vergleich von Schwamm- und Kugelpackungen

Im vergangenen Jahrzehnt wurde in der Literatur wiederholt das Potenzial fester
Schwamme fiir den Einsatz als Katalysatortrager als Alternative zu herkommlichen
Festbettschiittungen diskutiert [5, 14, 15, 22]. Untersuchungen, die beide Packungsty-
pen hinsichtlich ihrer Wéarmetransporteigenschaften miteinander vergleichen, be-
schranken sich bislang meist auf Experimente ohne chemische Reaktion [14, 22, 64].
Eine Ausnahme bildet die Arbeit von Miilheims et al. [16], in der Schwamm- und
Kugelpackungen bei der partiellen Oxidation von 0-Xylol untersucht wurden. Grund-
satzlich konnen die meisten Autoren einen verbesserten Warmetransport fiir den Ein-
satz fester Schwidmme bestétigen. Eine Gegeniiberstellung einzelner Studien ist nur

schwer moglich, da die eingesetzten Materialien und strukturellen Merkmale der
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Vergleich von Schwamm- und Kugelpackungen

Packungen sowie die verwendeten Temperaturbereiche und Stromungszustéinde nicht
vergleichbar sind.

Fiir Kugelpackungen konnte die Messmethode mit radial verschiebbaren Thermoele-
menten nicht angewendet, sondern nur das Temperaturprofil entlang der Reaktormit-
telachse erfasst werden. Abbildung 6.10 zeigt die Gegeniiberstellung axialer T-Profile
einer Kugelpackung (d, = 6 mm) mit Schwammkatalysatoren (P1 und P2, beide
10 ppi, &, = 0,80) mit gleicher Feststoffwarmeleitfahigkeit und spezifischer Oberfla-
che. Der Vergleich zwischen Kugel- und Schwammpackung (P1) bei gleichem Ge-
samtvolumenstrom zeigt, dass es durch den Einsatz von Schwammtrdgern moglich ist,
die Betttemperaturen entlang der Reaktionszone zu senken. Hierbei sei angemerkt,
dass es aufgrund der unterschiedlichen Packungsporosititen von Kugel- (g, = 0,45)
und Schwammtréger (&, = 0,80) zu abweichenden effektiven Stromungsgeschwindig-
keiten im Reaktionsrohr und damit zu Unterschieden in den konvektiven Beitrdgen
zum Wérmetransport kommt. Um diesen Effekt auszugleichen, ist in Abbildung 6.10
eine weitere Schwammpackung P2 aufgetragen, bei der durch einen hoheren Gesamt-
volumenstrom die effektive Stromungsgeschwindigkeit an die der Kugelpackung
angeglichen wurde. Wie zu erkennen ist, kommt es fiir die Schwammpackung P2
durch die Erhohung der Konvektion bei vergleichbarer freigesetzter Reaktionswéirme
zu einer weiteren Absenkung des axialen Temperaturprofils und folglich zu einer
Verbesserung der Warmeabfuhr aus dem Reaktionsraum.

200
r Cgp = 7,5 Vol.-%
195 + pe
L - ‘e
190 + . -¢ e
—_ | ' R O - .x@
© 185+ PP '
~ | . e ~O
5 ‘o -0 .
= 180+ L2, he
© S s
o I e N
g' U T o Vy=3000mymin v
O 170 ¢ -_g' <& Kugeln: d, =6 mm g
= * S @ Schwamme (P1): 10 ppi, 5, = 0,80
165+ v, = 6000 mi/min
I O Schwamme (P2): 10 ppi, &, = 0,80
160 . f : i . I .
0 50 100 150 200

Bettlange (mm)

Abbildung 6.10: Vergleich axialer T-Profile von katalytischen Schwamm- und Kugelpack-
ungen. Trigermaterial: a-Al,Os. Kugeln: Ang = 5,8 mmol/min, Schwamme (P1): Ang =
6,1 mmol/min, Schwiamme (P2): Anig = 5,8 mmol/min.

Anhand Abbildung 6.11 soll der Vergleich von Schwammpackungen mit Kugeltra-
gern unterschiedlicher Durchmesser (d, = 3 und 6 mm) diskutiert werden. Eine Ver-
kleinerung der Partikel beeinflusst kaum die Packungsporositit, erhoht jedoch die

spezifische Oberfldche der Schiittung. Weiterhin ist die Anzahl der Kontaktpunkte pro
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Ergebnisse der polytropen Messungen

Volumeneinheit innerhalb der Schiittung proportional zu der darin befindlichen Men-
ge an Kugeln. Wie an den axialen T-Profilen zu erkennen ist, zeigt die Schwammpa-
ckung auch fiir diesen Betriebspunkt eine verbesserte Abfuhr der freigesetzten Reak-
tionswarme. Vergleicht man jedoch die beiden Kugelpackungen miteinander, so sind
bei vergleichbarer Wérmefreisetzung kaum Unterschiede im axialen Temperaturver-
lauf zu erkennen. Bereits in den vorangegangenen Kapiteln konnte gezeigt werden,
dass eine Steigerung der spezifischen Oberfliche innerhalb der gewéhlten Betriebsbe-
dingungen keinen verbesserten konvektiven Warmetransport zur Folge hat. Der Ver-
gleich bei unterschiedlichen Partikeldurchmessern zeigt nun zusétzlich, dass die Er-
hohung der Anzahl an Kontaktstellen innerhalb der Packung keinen nennenswerten
Einfluss auf die (Punkt zu Punkt) Warmeleitung zwischen den einzelnen Katalysator-

kugeln bewirkt.
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Abbildung 6.11: Vergleich axialer T-Profile von katalytischen Schwamm- und Kugelpa-
ckungen. Trigermaterial: a-Al,Os3. Kugeln (dp = 6 mm): Ang = 4,0 mmol/min, Kugeln (dp =
3 mm): Ang = 4,2 mmol/min, Schwidmme: Ang = 4,2 mmol/min.

Fiir den Vergleich zwischen Schwamm- und Kugelkatalysatoren wurde im Vorfeld
angenommen, dass die unterschiedliche Tragermorphologie einen deutlichen Einfluss
auf die Warmetransporteigenschaften der Packungen hat. Insbesondere wurde erwar-
tet, dass es durch eine ungehinderte Wéarmeleitung innerhalb der durchgehenden Stege
fester Schwamme zu einer merklich verbesserten Abfuhr der Reaktionswidrme im
Vergleich zu Kugelpackungen kommen wiirde. Zwar konnte eine leichte Verbesse-
rung des Wiarmetransports fiir Schwammkatalysatoren nachgewiesen werden, jedoch
zeigten die Ergebnisse auch, dass der Warmetransport in Schwamm- und Kugelpa-
ckungen durch weitere Faktoren bestimmt sein muss. In diesem Zusammenhang soll
der Einfluss der Katalysatorbeschichtung, also dem Bereich innerhalb des Katalysa-
torbettes an dem die Reaktionswirme freigesetzt wird, auf die Warmeleitung inner-
halb der Packungen diskutiert werden. Diese besteht zu ca. 40 Gew.-% aus der Aktiv-
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komponente Nickel, welches eine vergleichsweise hohe Warmeleitfahigkeit aufweist
(As=91 W/(m'K)). Es ist anzunehmen, dass die Katalysatorbeschichtung der Kataly-
satorkugeln beim Befiillen des Reaktionsrohrs deformiert wurde, wodurch es zu einer
VergroBerung der Kontaktfliche zwischen den Partikeln gekommen ist. Aus dem
Zusammenspiel beider Faktoren, hohe Wiarmeleitfahigkeit und erhohte Kontaktflache,
konnte eine Katalysatorbeschichtung mit anndhernd durchgehender Struktur und gu-
ten Wiarmeleitungseigenschafen entstanden sein. Diese kdnnte zu einer verbesserten
Warmeleitung beigetragen haben und die geringen Unterschiede in den gemessenen
Temperaturprofilen zwischen Kugel- und Schwammtréger erkléren.

Die Ergebnisse der vorliegenden Arbeit zeigen, dass es fiir weiterfiihrende Untersu-
chungen im Zusammenhang mit dem Wérmetransport in katalytischen Festbetten
interessant wére, neben unterschiedlichen Trigerstrukturen, auch den Einfluss der
Katalysatorbeschichtung zu betrachten. Dafiir wéren reaktionstechnische Messreihen
an beschichteten Katalysatortrigern erforderlich, bei denen die Wairmeleitfahigkeit
der katalytischen Schicht gezielt beeinflusst wurde. Dies konnte durch eine systemati-
sche Variation der Feststoffwarmeleitfahigkeiten und Schichtdicken der verwendeten
Aktivkomponenten und Washcoat-Beschichtungen bewerkstelligt werden. Um dabei
den Einfluss des Wirmetransports innerhalb der Katalysatorbeschichtung nicht zu
verfilschen, ist es wichtig, auf gleichbleibende Triagereigenschaften zu achten.

6.5 Reproduzierbarkeit der Messreihen

Im Verlauf der Katalysatorentwicklung sowie bei den Messungen im Berty- und poly-
trop betriebenen Reaktor wurde deutlich, dass sowohl eine sorgfiltige Auswahl der
eingesetzten Trigerrohlinge als auch eine prizise Katalysatorprdparation zwingend
erforderlich waren, um vergleich- und reproduzierbare Messergebnisse im polytropen
Reaktorbetrieb zu generieren. In den folgenden Abschnitten sowie im Anhang, Kapi-
tel 12.8.4, sollen wichtige Einflussgrofen auf die Giite der Versuchsergebnisse disku-
tiert werden.

6.5.1 Einfluss der Katalysatorbeschichtung

In Kapitel 6 wurden eine Vielzahl an Katalysatorpackungen mit unterschiedlichen
Struktur- und Materialeigenschaften verglichen. Um fiir den Vergleich einzelner Pa-
ckungen Betriebspunkte mit gleicher Warmefreisetzung zu generieren, war es not-
wendig, die abgeschiedene Menge an Washcoat und Nickel in einem definierten Be-
reich zu variieren. Unabhédngig von der gewidhlten Menge einer jeden Komponente
war es wichtig darauf zu achten, dass die Beschichtung der jeweiligen Packung ho-
mogen Uber die gesamte Trigeroberfliche der einzelnen Schwammkerzen verteilt
war. In Abbildung 6.12 ist exemplarisch der Vergleich zweier a-Al,O;-Packungen mit
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Ergebnisse der polytropen Messungen

gleicher struktureller Charakteristik dargestellt. Wie zu erkennen ist, unterscheiden
sich die Temperaturen an identischen raumlichen Koordinaten innerhalb der Messzo-
ne nur geringfligig. Dies macht deutlich, dass sowohl der Wéarmetransport innerhalb
der Packungen als auch der Reaktionsfortschritt entlang der Reaktionszone weitestge-
hend identisch waren. Somit konnte gezeigt werden, dass es fiir Packungen gleichen
Tragertyps und bei vergleichbarer Warmefreisetzung mdoglich war, Betriebszustinde
und Temperaturverteilungen im polytropen Reaktorbetrieb zu reproduzieren.
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Abbildung 6.12: Vergleich der Betttemperaturen von zwei verschiedenen a-Al,Os3-

Katalysatorpackungen mit identischen strukturellen Trigereigenschaften (10 ppi; &, = 0,80)
bei cz9=7,5 Vol.-%; Vy = 3000 ml/min. (Packung 1) Ariz = 4,1 mmol/min; (Packung 2)

Ang = 4,5 mmol/min. Die gegeneinander aufgetragenen Temperaturen wurden an identischen
axialen und radialen Koordinaten innerhalb der Katalysatorpackungen erfasst.

6.5.2 Einfluss der Regeneration

Da sich die vollstdndige Vermessung einer Schwammpackung iiber mehrere Messtage
erstreckte, war es notwendig, den Einfluss der {iber Nacht durchgefiihrten Regenerati-
on auf die sich entlang der Reaktionszone einstellenden Temperaturprofile unter poly-
tropen Bedingungen zu iiberpriifen. Abbildung 6.13 zeigt den Vergleich der an identi-
schen rdumlichen Koordinaten innerhalb der Packung gemessenen Temperaturen fiir
zwei aufeinanderfolgende Messtage. Der iiber Nacht durchgefiihrte Regenerationszyk-
lus hat offensichtlich kaum Einfluss auf die Temperaturverteilung innerhalb der Reak-
tionszone sowie auf die integral umgesetzte Stoffmenge an Benzol. Da es zu keiner
signifikanten Abweichung zwischen den Packungstemperaturen gekommen ist, besti-
tigte, dass die Verwendung der Messergebnisse von regenerierten Katalysatoren ge-
rechtfertigt war.
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Abbildung 6.13: Vergleich der Betttemperaturen derselben a-Al,Os-Katalysatorpackung vor
und nach der Regeneration: 10 ppi, &, = 0,80; cz 9= 10 Vol.-%, Vy = 3000 ml/min. Mes-
sung 1: Ang = 13,0 mmol/min, Messung 2: Ang = 12,8 mmol/min. Die gegeneinander aufge-
tragenen Temperaturen wurden an identischen axialen und radialen Koordinaten innerhalb
der Katalysatorpackungen erfasst.

6.6 Fazit aus den polytropen Messungen

In Kapitel 6 wurde der direkte Vergleich von katalytischen Schwidmmen mit unter-
schiedlichen Struktur- und Materialeigenschaften auf Basis von Messergebnissen aus
dem polytropen Reaktorbetrieb diskutiert. Anhand der rdumlichen Temperaturvertei-
lung bei gleicher freigesetzter Reaktionswiarme innerhalb der Reaktionszone war es
moglich, die wesentlichen Einflussfaktoren auf den Wérmetransport zu identifizieren.
Des Weiteren wurden herkommliche Kugelschiittungen mit Schwammkatalysatoren
verglichen.

Erwartungsgemal3 zeigten diejenigen Schwammparameter einen groflen Effekt auf
den Wirmetransport, welche sich direkt auf den konduktiven Wérmetransport inner-
halb des Feststoffes auswirken. Diese sind zum einen die Porositit bzw. der Feststoft-
anteil innerhalb der Packung, zum anderen die Feststoffwarmeleitfahigkeit des einge-
setzten Materials (s. Abbildung 6.14). Schwamme niedrigerer Porositit verfiigen iiber
dickere Stege die zu einer verbesserten Warmeabfuhr aus dem Reaktionsraum beitra-
gen. Dariiber hinaus besteht durch die Verwendung von Trigermaterialien mit hoher
Feststoffwéirmeleitfihigkeit (z. B. SiC oder Aluminiumlegierungen) die Moglichkeit,
die Wérmetransporteigenschaften der Schwammpackungen weiter zu verbessern und
damit zu einer effizienten Temperaturkontrolle innerhalb des Reaktors beizutragen.
Dies gilt insbesondere fiir Prozesse mit starker Wiarmetonung, die aufgrund uner-
wiinschter Nebenreaktionen bzw. irreversibler Katalysatorschidigung an gewisse
Temperaturobergrenzen gebunden sind. Weiterhin bleibt festzuhalten, dass die Bedeu-
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tung des axialen Wiarmetransports entlang der Schwammpackungen bislang unter-
schitzt wurde. Es konnte nachgewiesen werden, das eine Vernachldssigung axialer
Komponenten in der Wérmebilanz, wie von einigen Autoren angenommen [13, 21,
22], nicht gerechtfertigt ist.

Fiir den Vergleich von konventionellen Partikelschiittungen mit Schwammbkatalysato-
ren wurde der grofte Effekt auf die Temperaturverteilung innerhalb der Packungen
erwartet. Zwar konnten Vorteile fester Schwamme bestdtigt werden, diese waren
jedoch weniger stark ausgepréigt als aufgrund der morphologischen Unterschiede
angenommen. Dies macht deutlich, dass neben dem konduktiven Wirmetransport
innerhalb der Katalysatortriger weitere Faktoren die Temperaturverteilung innerhalb
der Packungen beeinflussen miissen. Denkbar ist, dass es innerhalb der gut wiarmelei-
tenden Katalysatorbeschichtung zu einer verstirkten Wérmeleitung zwischen den
einzelnen Partikeln der Packungen gekommen ist. Um diese Annahme zu bestétigen,
sind fiir die Zukunft weiterfithrende Untersuchungen zum Einfluss der Katalysatorbe-
schichtung auf die Wéarmeleitung in katalytischen Festbetten erforderlich.
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Abbildung 6.14: Mittlere Temperatur der Reaktionszone* als Funktion der freigesetzten
Reaktionswérme. Vergleich unterschiedlicher Feststoffwérmeleitfahigkeit und Porositét
(Mullit, As= 4,4 W/(m'K) und a-Al,O3, As=25,9 W/(m'K), &, = 0,80 und 0,85). * Mittelwert
der an 42 Positionen innerhalb der katalytischen Zone gemessenen Temperaturen eines Be-
triebspunktes im stationédren Zustand.
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7 2D-Reaktormodellierung

7.1.1 Massen- und Energiebilanzen

Den Kern des 2D-Reaktormodells stellen die Massen- und Energiebilanz dar, die in
Zylinderkoordinaten (z, ») angegeben sind. Die ersten beiden Summanden der Ener-
giebilanz (Gl. 7.1) beschreiben die Enthalpiednderung des Fluids entlang des Reakti-
onsrohrs. Da sich die Dichte und spezifische Wirmekapazitit des Fluids mit fort-
schreitender Reaktion entlang des Reaktors dndern, wurden diese in Abhéngigkeit der
lokalen Temperatur und Zusammensetzung berechnet (s. Kapitel 7.1.7). Fiir die Simu-
lationsrechnungen wurde die Masse an Aktivkomponente fiir jede der 3 katalytischen
Schwammkerzen aus den polytropen Messreihen libernommen. Zur exakten Be-
schreibung der Reaktionsgeschwindigkeit der Benzolabreaktion wurde das in Kapi-
tel 5 entwickelte Kinetikmodell implementiert. Die beiden letzten Summanden be-
schreiben die axialen und radialen Warmestrome in der Schwammpackung. Fiir das
Reaktormodell wurde ein pseudohomogener Ansatz gewéhlt, welcher das heterogene
System aus festem Katalysator und stromendem Fluid als eine gemeinsame Phase
betrachtet. Zur Beschreibung des Warmetransports werden hierfiir Korrelationen fiir
die axiale und radiale 2-Phasen Wéarmeleitfahigkeit (4,p;, o und Ap;, ,.0) bendtigt. Diese
effektiven Warmeleitfahigkeiten des Festbetts stellen die eigentlichen Anpassungspa-
rameter der Reaktormodellierung dar und setzen sich aus Beitrdgen der festen und
fluiden Phase zusammen (Ndheres hierzu s. Kap. 2.1.5 und 7.1.8).

0T myy d aT 10 aT
_‘pfcplfu() a_Z + TSARHTB' 'i; a (AZPh,ax 5)' -{-‘; a_r(rAZPh,TCLd E) =0 (71)
I I I
Enthalpiednderung des Fluids axialer radialer Akku-
: Y ) Y J Warmestrom Warmestrom  mulation

T-Anderung  Reaktion

mit:  ps Fluiddichte, kg/m’
Cpof massenbezogene Wirmekapazitit des Fluids, kJ/(kg-K)
U Leerrohrgeschwindigkeit, m/s
Mk Masse an Aktivkomponente pro Schwammbkerze, kg
Vs duBeres, geometrisches Volumen einer Schwammkerze, m’
AgrH  Reaktionsenthalpie bei Reaktionsbedingungen, kJ/mol
rp massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit von Benzol, mol/(kg-s)
Apnax  effektive axiale 2-Phasen Wérmeleitfahigkeit, W/(m-K)
Apnraa  ffektive radiale 2-Phasen Warmeleitfahigkeit, W/(m-K)
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Die Massenbilanz des Reaktormodells ist in Gleichung 7.2 gegeben. Um die Ande-
rung der Zusammensetzung und damit die Verdnderung der Stoffeigenschaften des
Fluids (p;und ¢, /) entlang des Rohrreaktors exakt berechnen zu konnen, wurde Gl. 7.2
fiir jede der beteiligten Komponenten i separat gelost. Der erste Term der Gleichung
beschreibt die Konvektion, der zweite Term die durch Reaktion hervorgerufene
Stoffmengenénderung der jeweiligen Spezies i und die beiden letzten Terme die axia-
le und radiale Dispersion.

~ttg S+ A 4 (D 5) + 25 (rDraas 57) = 0 (7.2)
mit: Vi Massenanteil der Komponente 7, -

M; Molare Masse der Komponente 7, kg/mol

7 massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente i, mol/(kg-s)

Dy effektiver axialer Dispersionskoeffizient der Komponente i, m?/s

D,.q;  effektiver radialer Dispersionskoeffizient der Komponente 7, m?/s

Um mithilfe des 2D-Reaktormodells die fiir den Wiarmetransport in katalytischen
Schwammen charakteristischen Kenngré3en ableiten zu konnen, wurden spezifische
Betriebszustinde aus den polytropen Messreihen simuliert und mit experimentell
ermittelten Benzolumsétzen und rdumlichen Temperaturprofilen abgeglichen. Dabei
wurden die Beitrdge der effektiven axialen und radialen 2-Phasen Warmeleitfahigkeit
so lange (in physikalisch sinnvollen Bereichen) variiert, bis Ubereinstimmung zwi-
schen den experimentellen und den simulierten Ergebnissen bestand. Auf diese Weise
konnten charakteristische Wérmetransportparameter fiir katalytische Schwammpa-
ckungen in Abhéngigkeit der Material- und Struktureigenschaften ermittelt werden.

7.1.2  Programmstruktur

Das 2D-Reaktormodell mit pseudohomogener Beschreibung des Wérmetransports im
Festbett wurde bereits frither am Institut fiir Chemische Verfahrenstechnik fiir die
Simulation eines industriellen, nicht-idealen Festbettreaktors entwickelt [24, 25].
Dieses Modell (Programmablaufplan siehe Abbildung 7.1) wurde mithilfe von MAT-
LAB (R2013a, The MathWorks) fiir die Aufgabenstellung angepasst und ermdglicht
es, stationdre Temperatur- und Konzentrationsprofile in einem kontinuierlich betrie-
benen Rohrreaktor in axialer und radialer Richtung zu berechnen. Zu Beginn einer
Simulation ist es notwendig, die prozessrelevanten Reaktionsbedingungen sowie die
Reaktorgeometrie einzulesen, auf deren Basis das in Kapitel 7.1.4 beschriebene Re-
chengitter erzeugt wird. Nach Zuweisung der Startwerte und Festlegung der Randbe-
dingungen wird die Anpassungsroutine zum Ldsen der Massen- und Energiebilanzen
gestartet. Diese haben die Form nichtlinearer, elliptischer Differenzialgleichungen.
Zum Losen des Gleichungssystems kommt der MATLAB-Solver pdenonlin zum
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2D-Reaktormodellierung

Einsatz, der die Anpassungsparameter (lokale Zusammensetzung und Temperatur) so
lange variiert, bis ein definierter Schwellwert unterschritten, bzw. eine maximale
Anzahl an Iterationsschritten erreicht ist. Die Ausgabe der Simulationsergebnisse
erfolgt ortsaufgeldst auf Basis des zuvor definierten Rechengitters, sowohl grafisch
als auch in Form einer Ausgabedatei. Im Anhang wird ndher auf das Vorgehen zum
Losen des Gleichungssystems mithilfe von MATLAB eingegangen (Kap. 12.9.1).

Start
,sim1.m*
L, dr, To, Tw, Einlesen globale
Pr. Yo Variablen

!

Berechnung
Geschwindigkeitsprofil
am Eingang
Zuweisung Gitt l
Startwerte I : ererieugung ||
Rand- Lésen der Massen- 'tlf;?;';r;g?
bedingungen und Energiebilanz (pdenoniin)
Berechnung
. Bere.chnung Konvektions- und
Dispersionsterme
Quellterme

Iterationen <
max. lterationen

Losung <
Schwellwert

Ausgabe der /
Ergebnisse / b

Abbildung 7.1: Ablaufplan des Programms zur Simulation des Rohrreaktors.

7.1.3  Annahmen und Vereinfachungen

Die fiir die Reaktorsimulation mithilfe des 2D-Reaktormodells getroffenen Annahmen
konnen wie folgt zusammengefasst werden:

- Fiir die Konzentrations-, Temperatur- und Geschwindigkeitsprofile im Rohrreak-
tor wurde angenommen, dass sich diese symmetrisch zur Reaktormittelachse
ausbilden. Dadurch konnte der dreidimensionale Reaktionsraum in einer Ebene
abgebildet werden (s. Kapitel 7.1.4).
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- Das Modell simuliert den stationdren Betrieb im kontinuierlich durchstromten
Reaktor.

- Feststoff- und Fluidphase werden vereinfacht als eine homogene Phase mit ge-
meinsamen, effektiven Eigenschaften betrachtet (pseudohomogener Modellan-
satz).

- Fiir kontinuierlich betriebene Festbettreaktoren kann das Stromungsprofil eindi-
mensional betrachtet werden [71, 142, 143]. Die in unmittelbarer Néhe zur Re-
aktorwand durch Wandreibung verursachte Abnahme der Stromungsgeschwin-
digkeit in axialer Richtung wurde beriicksichtigt (s. Kapitel 7.1.5).

7.1.4 Geometrie des Reaktionsraums und Randbedingungen

In Abbildung 7.2 ist der von der Reaktormittelachse hin zur Reaktorwand simulierte
Reaktorausschnitt schematisch dargestellt. Am Reaktorein- und austritt sowie entlang
der Reaktorwand wurde eine feinere Rasterung des Rechengitters verwendet, um die
fiir die Simulationsrechnungen sensiblen Bereiche besser auflosen zu konnen. Des
Weiteren war die simulierte Ebene in 5 Zonen unterteilt, welchen individuell die ent-
haltene Katalysatormasse m x der in den Messreihen eingesetzten Schwammkerzen
zugwiesen werden konnte. Zone 1 und 5 wurden dabei als unbeschichtete Schwamm-
trager beriicksichtigt. Durch die Konfiguration der Simulationsebene analog zur Pa-
ckungsanordnung im Rohrreaktor sollte eine bessere Ubereinstimmung zwischen
Mess- und Simulationsergebnissen ermdglicht werden.

hmhe = = - Reaktionszone RO z Temperaturverlauf f (z)
e e e e S
) i XX SIXP XXX < J
oo glNooootheooogiNoeoq XXX XIXDIXIXD
|3| |4 5 Ty NN Ny NN NSNS
zess z A - e K O T T
S 7 W /] NNV I\ N\ /|
NN Y YL Y Y Y Sl % / \ r
|| ™~ ANANANF ANANANF l
© 0 0O 0O oo T O (SO © . . . .
@ Eintritt Reaktormittelachse Austritt
NN NN NN

Abbildung 7.2: Schematische Darstellung der simulierten 2D-Ebene: (links) Einteilung in 5
Zonen, davon Zone 2 — 4 katalytisch aktiv; (rechts) triangulidres Rechengitter mit verfeinerter
Auflosung im Randbereich.

Fiir die Berechnung der Temperatur- und Konzentrationsverlaufe im Reaktor wurden
fiir jede Zelle des zweidimensionalen Rechengitters die Energiebilanz (Gl. 7.1) sowie
je eine Massenbilanz (Gl. 7.2) fiir jede reagierende Spezies gelost. Die dafiir benotig-
ten Randbedingungen sind in Tabelle 7.1 zusammengefasst. Dariiber hinaus ergaben
die experimentellen Untersuchungen, dass das Reaktormodell im Hinblick auf den
Temperaturverlauf entlang der Reaktorwand erweitert werden musste. Zwar konnte
durch das zirkulierende Wiarmetragermedium eine effiziente Abfuhr der Reaktions-
warme aus dem Reaktor gewihrleistet werden (s. Kapitel 6.1), dennoch ergaben die
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Messungen, dass sich im polytropen Reaktorbetrieb ein Temperaturprofil in der Reak-
torwand ausbildete. Es war deshalb notwendig, diesen Temperaturverlauf als Funktion
der Reaktorlinge in das 2D-Modell zu implementieren. Dafiir wurden die fiir jeden
Betriebspunkt experimentell ermittelten Temperaturprofile an der Innenseite des Re-
aktors mithilfe einer polynomischen Trendlinie beschrieben und fiir jede Simulations-
rechnung individuell beriicksichtigt.

Tabelle 7.1: Randbedingungen der Massen- und Energiebilanzen.

Massenbilanz Energiebilanz
dy; aT
r=0 ek =0 -— =0
aZ r=0 aZ =0
_ Iy _ _R) =
r=R — =0 T(r=R) =Ty f(2)
or r=R
z=0 yi(z=10) =y T(z=0)=T,
dy; oT
z=L ek =0 - =0
aZ z=L aZ zZ=L

7.1.5 Berechnung des Geschwindigkeitsprofils

Fiir die Bestimmung der lokalen Stromungsgeschwindigkeit innerhalb des Rechengit-
ters wurden nur axiale Geschwindigkeitskomponenten als Funktion des Reaktorquer-
schnitts beriicksichtigt. Der Zusammenhang zwischen dem Druckverlust und der
Leerrohrgeschwindigkeit in pordsen Strukturen kann mithilfe der erweiterten Brink-
mann-Gleichung wie folgt beschrieben werden [71, 142]:

O _ _ M, _Pr2 Mi( %)

9z Ky Uo K, Uy + r or r or (7.3)
mit: nr dynamische Viskositdt des Fluids, Pa‘s

Hefr effektive dynamische Viskositdt in der Randschicht, Pa-s

K; Permeabilititskoeffizient, m’

K> Permeabilititskoeffizient, m

Darin entsprechen die ersten beiden Terme nach dem Gleichheitszeichen formal der
Forchheimer-Gleichung zur Beschreibung des Druckverlusts in pordsen Systemen
(s. GL 2.5), der letzte Term beriicksichtigt die Abnahme der Stromungsgeschwindig-
keit an der Reaktorwand aufgrund von Wandreibung. Das radiale Geschwindigkeits-
profil kann mithilfe der Brinkmann-Gleichung (7.3) nur bei konstanter Temperatur
und Zusammensetzung berechnet werden. Da sich diese Grofen jedoch entlang des
Reaktors verdndern, wurde zur Berechnung des Geschwindigkeitsprofils im Reaktor
wie folgt vorgegangen: Zundchst wurde mithilfe der Forchheimer-Gleichung die
Stromungsgeschwindigkeit in jeder Zelle innerhalb des Reaktors in Abhingigkeit der

lokalen Temperatur und Zusammensetzung berechnet. Dafiir wurden die von Dietrich
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bestimmten Permeabilititskoeffizienten K; und K, fir Mullit- und a-Al,Os-
Schwiamme verwendet [64]. Zur Beriicksichtigung der Wandreibung wurde ein
Dampfungsfaktor D (7) eingefiihrt:

D(r) = (74)

Uo,M

mit: up(r)  Leerrohrgeschwindigkeit am Eintritt als f'(), m/s

Uuom Leerrohrgeschwindigkeit an der Reaktormittelachse, m/s

Dieser berechnet sich aus der axialen Leerrohrgeschwindigkeit in Abhéngigkeit vom
Reaktorquerschnitt am Eingang und der Leerrohrgeschwindigkeit an der Reaktormit-
telachse (Gl. 7.4). Im Bereich der Mittelachse nimmt dieser Quotient den Wert 1, in
unmittelbarer Ndhe zur Reaktorwand den Wert 0 an. Durch Multiplikation des von der
radialen Position abhdngigen Dampfungsfaktors mit dem zuvor berechneten Ge-
schwindigkeitsfeld konnte das axiale Stromungsprofil fiir die gesamte 2D-Ebene
berechnet werden. Dieses Vorgehen ermoglichte es, sowohl die Einfliisse der lokalen
Temperatur und Fluidzusammensetzung als auch die auftretenden Wandreibungsef-
fekte auf die lokale Stromungsgeschwindigkeit zu beriicksichtigen. Eine exemplari-
sche Darstellung des rdumlichen Geschwindigkeitsprofils ist im Anhang 12.9.3 darge-
stellt.

7.1.6  Berechnung der effektiven Dispersionskoeffizienten

Derzeit existieren fiir Schwammstrukturen keine Korrelationen fiir die Berechnung
axialer und radialer Dispersionskoeffizienten. Da diese fiir das Losen der Massenbi-
lanzen (Gl. 7.2) benétigt werden, wurden die fiir Kugelschiittungen bekannten Korre-
lationen fiir Schwammstrukturen angepasst. Zur Berechnung der effektiven axialen
Dispersionskoeffizienten D, ; wurde Gleichung 7.5 verwendet [71]:

Uodp

Pe
Dgxi = Opea,i + mzx@ff,i = Opea,i + (7.5)

KM,ax

mit: Obed.i effektiver Diffusionskoeffizient der Komponente i im Bett, m?/s
Pey molekulare Péclet-Zahl, -

Kuae  axialer (Massen-) Dispersionskoeffizient, -

Ocfi effektiver Diffusionskoeffizient der Komponente i, m?/s
Uy gemittelte Leerrohrgeschwindigkeit, m/s
dp hydraulischer Durchmesser, m

Diese besteht aus einem Diffusions- und einem Stromungsanteil und &hnelt in ihrem
Autfbau der Korrelation fiir die effektive axiale 2-Phasen Warmeleitfahigkeit, welche
auch als thermische Dispersion bezeichnet werden kann. In Gleichung 7.5 beschreibt
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der effektive Diffusionskoeffizient d,.,; den durch die eingebrachte Tragerstruktur
verminderten Diffusionskoeffizienten innerhalb der Packung. Der axiale Dispersions-
koeftizient K,;,, nimmt fiir Kugelschiittungen den Wert 2 an und wurde unverindert
tibernommen. Anstelle des Partikeldurchmessers d, fiir Kugelschiittungen wurde als
charakteristische Lange der hydraulische Durchmesser d, (Gl. 2.4) spezifisch fiir
jeden Schwammtyp verwendet. Fiir die Berechnung des effektiven radialen Dispersi-
onskoeffizienten D,,;; (r) wurde die folgende Gleichung fiir Schwammpackungen
angepasst, welche ebenfalls einen Diffusions- und einen Strdmungsterm beinhaltet
[71]:

uoy

qu(R —71)0¢fr,i (7.6)

0

Drad,i(r) = 5bed,i(r) + KSPQO

mit: Ks Steigungsparameter, -

Uom Leerrohrgeschwindigkeit an der Reaktormittelachse, m/s

Um die Verdanderung der radialen Dispersion entlang des Reaktorquerschnitts zu be-
riicksichtigen, enthdlt der Stromungsterm zusétzlich einen ortsabhingigen Faktor.
Aufgrund der sich fiir Kugelschiittungen in der Randzone zur Reaktorwand verén-
dernden Porositit ist auch die Bettdiffusion d,.; () ortsabhingig. Die Porositit von
Schwammpackungen ist jedoch in alle Raumrichtungen einheitlich und muss nicht
ortsabhingig beriicksichtigt werden. Fiir die Berechnung des Beitrags der Bettdiffusi-
on zum effektiven axialen und radialen Dispersionskoeffizienten wurde Gleichung 7.7
verwendet [79]. Darin wurde die Bettporositidt von Kugelschiittungen durch die hyd-
rodynamische Porositit der Schwammpackungen ersetzt.

Opeai = (1 — /(1 — €,))8efri (7.7)

Im Zusammenhang mit den Simulationsrechnungen wurde iiberpriift, welchen Ein-
fluss die durch Anpassung von Kugelkorrelationen berechneten Dispersionskoefti-
zienten auf die Temperatur- und Konzentrationsverldufe innerhalb des Reaktors ha-
ben. Dabei zeigten die Simulationsergebnisse eine nur sehr schwache Abhéngigkeit
von den Dispersionskoeffizienten, selbst bei einer VergroBerung der Dispersionsterme
um den Faktor 2 bzw. 5. Details hierzu werden im Anhang 12.9.4 gezeigt und disku-
tiert.

7.1.7 Berechnung der Fluideigenschaften

Die Fluideigenschaften der Komponenten Benzol, Cyclohexan, Wasserstoff und
Stickstoff unterscheiden sich unter Reaktionsbedingungen zum Teil erheblich. Wei-
terhin kommt es bei der Benzolhydrierung aufgrund der fortschreitenden Reaktion
und der damit verbunden Volumenverminderung sowie durch Temperaturunterschie-
de innerhalb des Reaktors zu einer nicht vernachlédssigbaren Verdnderung der Stoffei-
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genschaften des Reaktionsgemischs. Deshalb war es notwendig, die sich verdndern-
den Stoffwerte in Abhéngigkeit der lokalen Reaktionsbedingungen und Zusammen-
setzung zu berlicksichtigen. Dafiir wurden Berechnungsvorschriften in das 2D-
Reaktormodell implementiert, die es ermdglichten, die spezifische Warmekapazitit
¢, 5 die dynamische Viskositét 77, und die Wérmeleitfahigkeit des Fluids A, als Misch-
groBBen zu berechnen. Weiterhin wurden Gleichungen fiir die Abschitzung der effek-
tiven Diffusionskoeffizienten J.4; einer Komponente 7 hinterlegt. Die hierfiir verwen-
deten Korrelationen wurden dem Chemical Properties Handbook [144] und dem VDI-
Wirmeatlas [145] entnommen und werden im Anhang unter 12.9.2 vorgestellt.

7.1.8 StellgroBen und Anpassungsparameter im 2D-Reaktormodell

Bei dem in Kapitel 5 vorgestellten MATLAB-Programm zur Entwicklung eines kine-
tischen Modells wurden die charakteristischen Parameter numerisch an die experi-
mentellen Daten angepasst. Im Gegensatz dazu war mithilfe der Reaktorsimulation
keine rechnergestiitzte Anpassung einzelner Parameter moglich. Der Abgleich zwi-
schen der Simulation und den experimentellen Ergebnissen erfolgte hierbei manuell
durch systematische Variation der Parameterwerte. Nach erfolgreicher Ubereinstim-
mung der simulierten, rdumlichen Temperatur- und Konzentrationsprofile mit den
experimentellen Messdaten konnten die fiir den Warmetransport relevanten Kenngro-
Ben abgeleitet werden.

Vor jeder Simulation wurden charakteristische StellgréBen einer Packung bzw. eines
Betriebspunkts vorgegeben, welche im Verlauf der Rechnungen nicht verdndert wur-
den. Dabei handelte es sich um die folgenden reaktions-, prozess-, und tragerspezifi-
schen Parameter und Ansitze:

Die kinetischen Parameter (s. Kapitel 5)
Die Prozessbedingungen (Vy, vz, To, Pr)
Der Temperaturverlauf an der Innenseite der Reaktorwand f(z)

Die hydrodynamische Porositdt ¢, und der hydraulische Durchmesser d), der
Schwammpackungen
Die Permeabilititskoeffizienten zur Berechnung des Geschwindigkeitsprofils

mithilfe der Forchheimer-Gleichung; Anwendung der Parameter nach Dietrich
fiir Mullit- bzw. a-Al,O3;-Schwamme [64]

Fiir die manuelle Anpassung des 2D-Reaktormodells an die experimentellen Ergeb-
nisse des jeweiligen Betriebspunkts, wurden die folgenden Parameter variiert:

- Die 2-Phasen Ruhewirmeleitfiahigkeit 4,p, 9, da diese in den Gleichungen fiir die
effektiven axialen und radialen 2-Phasen Wirmeleitfahigkeiten anteilig den
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Beitrag der Feststoffwarmeleitfahigkeit Asund des ruhenden Fluides an der Ge-
samtwirmeleitung reprasentiert (s. G1. 2.17'" und 2.18'%).

- Die Dispersionskoeftizienten K, und K4, da sich diese in den Korrelationen fiir
die effektiven axialen und radialen 2-Phasen Wairmeleitfdhigkeiten auf die
Strdmungsabhingigkeit auswirken (s. G1. 2.17"" und 2.18").

- Die Katalysatormasse im Reaktionsraum. Die Simulationsrechnungen ergaben,
dass eine Anpassung vorgenommen werden musste. Ndheres hierzu findet sich
in Kapitel 7.2.2.

7.2  Ergebnisse und Vergleich mit experimentellen Daten

7.2.1 Bestimmung von A,p; 9, K, und K,,; anhand von Messdaten ohne Reak-
tion

Um das Modellverhalten im Hinblick auf die Beschreibung des Wérmetransports ohne
die Einfliisse der Benzolhydrierung iiberpriifen zu kénnen, wurden experimentelle
Untersuchungen an unbeschichteten Schwammpackungen durchgefiihrt. Dafiir wurde
der Reaktormantel in der Vorheizstrecke auf bis zu 415 °C beheizt und der Edukt-
gasstrom iiber die auf 170 °C temperierte Schwammpackung geleitet. Nach dem Er-
reichen des stationdren Zustands wurde die Temperaturverteilung innerhalb des Reak-
tors mit der gleichen Messmethode erfasst wie in Kapitel 3.2.4 beschrieben.

In Abbildung 7.3 (A) und (B) werden gemessene und simulierte Temperaturprofile fiir
Mullit-Schwammtréger (10 ppi, &, =0,80) bei unterschiedlichen Gesamtvolumen-
stromen miteinander verglichen. Da die Packungstemperaturen nach dem Eintritt in
die Messzone vergleichsweise schnell sinken, ist nur die Temperaturverteilung in der
ersten Reaktorhélfte (bis /z = 100 mm) gezeigt. Trotz leicht niedrigerer Vorheiztempe-
ratur im Reaktorvorlauf, zeigen die Messungen bei groBerer Stromungsgeschwindig-
keit (Abbildung 7.3 (B)) deutlich erhohte Temperaturen am Eintritt in die Messzone.

Als Anpassungsparameter wurden die 2-Phasen Ruhewérmeleitfahigkeit 1,5, sowie
die axialen und radialen Dispersionskoeffizienten K,, und K, variiert. Fiir die Simu-
lation wurden zundchst die von Dietrich fiir Mullit Schwammpackungen (10 ppi,
&, = 0,80) bestimmten Dispersionskoeffizienten von K,,= 0,81 und K,,; = 9,55 als
Startwerte verwendet [64]. Auf deren Basis zeigten die simulierten Packungstempera-
turen ein zu frithes Abkiihlen entlang der Messzone, insbesondere in axialer Richtung.
Als Grund hierfiir konnte der Einfluss des axialen Dispersionskoeffizienten K, identi-
fiziert werden. Bei der Berechnung der effektiven axialen 2-Phasen Wérmeleitfahig-

MGl 2.17: Azphax = Azpno + K%ic . Af

12 Pe
Gl 218 /12Ph,rad == AZPh,O + K_ - /1f
rad
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keit fiihrte der Wert von K,,= 0,81 zu einem {liberméBigen Beitrag des Stromungs-
terms. Durch die Anpassung des axialen Dispersionskoeffizienten auf K, = 4 konnte
dieser Einfluss gemindert und eine gute Ubereinstimmung zu den experimentell ermit-
telten, raumlichen Temperaturprofilen erzielt werden (s. Abbildung 7.3 (A) und (B)).
Dabei konnte der von Dietrich bestimmte Wert fiir den radialen Dispersionskoeffi-
zienten von K,,; = 9,55 ohne Verdnderung libernommen werden. Eine graphische
Darstellung vom Einfluss des axialen Dispersionskoeffizienten auf die effektive axiale
2-Phasen Wirmeleitfdhigkeit wird im Anhang (Kap. 12.9.5) gezeigt. Fiir die 2-Phasen
Ruhewdrmeleitfahigkeit wurde fiir die gezeigten Mullit-Packungen (10 ppi, &, = 0,80)
iibereinstimmend ein Wert von A,p, 9= 0,31 W/(m-K) ermittelt.

aelradwd L

(Do) X

Abbildung 7.3: Vergleich von simulierten (blau) mit experimentellen (rot) Temperaturprofi-
len in Mullit-Packungen ohne Reaktion bei vorgeheiztem Eduktgasstrom fiir 2 unterschiedli-
che Bedingungen. Trigercharakteristik: &, = 0,80, 10 ppi. czo= 7,5 Vol.-%. Azppo =

0,31 W/(mK), K = 4 und K00 = 9,55. (A) Vy = 3000 ml/min; Vorheizstrecke T = 415 °C.
(B) Vy = 6000 ml/min; Vorheizstrecke T = 395 °C.

Fiir Schwammtriager aus a-Al,O3 (Abbildung 7.4 (A) und (B)) war erneut eine Anpas-
sung des von Dietrich bestimmten axialen Dispersionskoeffizienten von K, = 1,12
auf K,, = 4 notwendig, wohingegen der radiale Dispersionskoeffizient ohne Verdnde-
rung iibernommen werden konnte (K,,; = 10,17) [64]. Fiir die 2-Phasen Ruhewérme-
leitfdhigkeit wurde fiir die Betriebspunkte in Abbildung 7.4 (A) ein Wert von
Aapno = 0,76 W/(m-K), in Abbildung 7.4 (B) ein Wert von A,p, 9= 0,86 W/(m-K) be-
stimmt.

Der Vergleich von Simulationsrechnungen mit experimentellen Messreihen fiir Be-
triebspunkte ohne Reaktion ermdglichte es, einen ersten Eindruck von den fiir die
Beschreibung des Wirmetransports wesentlichen EinflussgréBen zu erhalten, ohne
dabei den Beitrag der freiwerdenden Reaktionswirme betrachten zu miissen. Die
daraus ermittelten Werte flir 4,p;, 9, K., und K,,; dienten als Startwerte fiir die im Fol-
genden gezeigten Simulationsrechnungen mit Reaktion.
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Abbildung 7.4: Vergleich von simulierten (blau) mit experimentellen (rot) Temperaturprofi-
len in Al,Os-Packungen ohne Reaktion bei vorgeheiztem Eduktgasstrom. Triagercharakteris-
tik: &, = 0,80, 10 ppi. cgo=7,5 Vol.-%. K, =4 und K,,4 = 10,17. (A) Vy = 3000 ml/min;
Aopno = 0,76 W/(m-K). Vorheizstrecke T = 325 °C. (B) Vyy = 6000 ml/min; A;pj o =

0,86 W/(m-K). Vorheizstrecke T = 335 °C.

7.2.2  Vergleiche fiir Schwammkatalysatoren mit Reaktion

Die 2D-Simulationsrechungen wurden unter Verwendung der fiir die Benzolhydrie-
rung an Mullit-Katalysatoren bestimmten Reaktionskinetik (Kap. 5) durchgefiihrt. In
Abbildung 7.5 (A) ist der Vergleich zwischen experimentellen und simulierten Tem-
peraturprofilen fiir eine Mullit-Packung mit einer Porendichte von 10 ppi und einer
Porositit von &, = 0,80 dargestellt. Fiir eine zufriedenstellende Ubereinstimmung der
axialen und radialen Temperaturverldufe wurden die gleichen Werte flir 4,5, 9, K., und
K, .. bestimmt, welche zuvor mithilfe der Messreihen ohne Reaktion ermittelt wurden.
Fiir 2,p5,0 wurde dabei kein zusitzlicher Beitrag der Katalysatorbeschichtung bertick-
sichtigt. Weiterhin ergab sich im Verlauf der manuellen Anpassung, dass es durch die
Anwendung der aus den experimentellen Untersuchungen bekannten Aktivmasse pro
Schwammkerze, zu einer Uber- bzw. Unterschiitzung der simulierten im Vergleich zu
den experimentell ermittelten Benzolumsétzen gekommen ist. Infolgedessen zeigten
die Temperaturprofile entlang der Reaktionszone grole Abweichungen von den expe-
rimentellen Verldufen, da die freigesetzte Reaktionswirme unzutreffend berechnet
wurde. Um die integral umgesetzte Benzolstoffmenge Ang und damit die freigesetzte
Reaktionswiarme zwischen Experiment und Simulation anzugleichen, wurde die Ak-
tivmasse fiir jede der 3 Schwammkerzen in gleicher Weise angepasst. Fiir die in Ab-
bildung 7.5 (A) gezeigten Simulationsrechnungen war eine Absenkung der Aktivmas-
se fiir die gesamte Packung um 10 % notwendig. Dadurch war es moglich, die simu-
lierten an die gemessenen Benzolumsitze anzugleichen und die berechnete
Reaktionswiirme in Ubereinstimmung zu den Experimenten zu bringen.
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Die Ursache fiir die Abweichungen in der Katalysatoraktivitét ist weniger in der feh-
lenden Genauigkeit des kinetischen Modells, sondern vielmehr in den praparativen
Unterschieden einzelner Packungen sowie der sich im Verlauf der Messreihen und
Versuchstage verandernden Katalysatoraktivitdt zu suchen. Wie bereits erwéhnt, wur-
de bei der Katalysatorbeschichtung versucht, die abgeschiedenen Massen an
Washcoat und Nickel moglichst homogen und in gleichen Verhéltnissen auf die Tra-
ger aufzubringen (s. Kapitel 4). Aufgrund dessen fiir jede Packung ein vollstindig
identisches Aktivitdtsverhalten vorauszusetzen ist jedoch nicht mdglich. Weiterhin
konnte das Aktivititsverhalten der eingesetzten Katalysatoren stabilisiert und eine
geeignete Regenerationsmethode entwickelt werden. Dies konnte aber nicht verhin-
dern, dass es im Verlauf eines Messtages (Standzeiten von bis zu 6 Stunden) und in
aufeinander folgenden Messtagen zu Abweichungen in der Katalysatoraktivitit ge-
kommen ist. Durch die prozentuale Anpassung der Aktivmassen der Schwammpa-
ckungen innerhalb der Simulationsrechnungen war es moglich, die Unterschiede in
der Katalysatoraktivitit auszugleichen. Fiir alle folgenden Abbildungen wird die An-
passung als Am x in der Bildunterschrift angegeben.

>
s 5
eratur (°c)

Temp.

Abbildung 7.5: Vergleich von simulierten (blau) mit experimentellen (rot) Temperaturprofi-
len in Mullit-getragerten Katalysatoren im polytropen Reaktorbetrieb. (A) 10 ppi; &, = 0,80.
Vy = 6000 ml/min; cz9=5 Vol.-%. AN exp = 5,72 mmol/min; Ang g, = 5,96 mmol/min;
Amyg =- 10 Ma.-%. Z2pn0 = 0,31 W/(m'K), K, =4 und K,.a=9,55. (B) 30 ppi; &, =0,85.
Vy = 3000 ml/min; ¢z 9= 7,5 Vol.-%. ANg oxp = 9,94 mmol/min; Ang gy = 9,54 mmol/min;
Amyg =+ 20 Ma.-%. Azpp0 = 0,26 W/(m-K), K, = 4 und K,,; = 6,68.

Abbildung 7.5 (B) zeigt den Vergleich zwischen experimentellen und simulierten
Temperaturprofilen fiir eine 30 ppi Mullit-Packung mit einer Porositit von ¢, = 0,85.
Generell ist anzumerken, dass es gerade fiir Mullit-Katalysatoren nur schwer mdglich
war, eine exakte Abbildung der realen Temperaturverteilung mithilfe des 2D-
Reaktormodells zu simulieren. Wie zu erkennen ist, kommt es fiir die simulierten
(blau), im Vergleich zu den experimentellen (rot) Temperaturprofilen zu einem stir-
keren Temperaturanstieg nach Eintritt in die katalytisch aktive Zone. Durch die Ab-
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senkung von A,p, auf 0,26 W/(m-K) fiir Mullit-Katalysatoren mit héherer Porositét
war es moglich, die Hohe der gemessenen Temperaturen am Hot-Spot mithilfe des
2D-Modells abzubilden. Eine Variation von K, und K,,; brachte keine Verbesserung
des Anpassungsergebnisses. Deshalb wurden der aus den Anpassungen ohne Reaktion
bestimmte Wert fiir den axialen Dispersionskoeffizienten von K, = 4 beibehalten und
der von Dietrich [64] fiir den radialen Dispersionskoeffizienten bestimmte Wert von
K,.a = 6,68 libernommen. Die Ursache fiir die Temperaturabweichungen zwischen
Experiment und Simulation am Reaktoreintritt konnte mit der Anordnung der
Schwammkerzen innerhalb des Reaktors in Verbindung stehen. Fiir die polytropen
Messreihen bestand die katalytische Zone aus 3 aufeinander folgenden Schwammker-
zen, welche an den Stof3stellen nur lose miteinander in Kontakt standen. Dadurch
kann es zu einer Unterbrechung der, zur Stromungsrichtung entgegengesetzten, axia-
len Wérmeleitung und damit zu verminderten Packungstemperaturen am Reaktorein-
tritt gekommen sein (vgl. axiale Warmeleitungseffekte in Kap. 6). Da innerhalb des
2D-Modells eine solche Unterbrechung der axialen Wérmeleitung innerhalb des Re-
chengitters nicht beriicksichtigt werden konnte, weisen die Simulationsergebnisse am
Reaktoreintritt erhdhte Packungstemperaturen auf.

Der Vergleich der rdumlichen Temperaturverteilung fiir a-Al,O3-Katalysatoren glei-
cher Porendichte und Porositét (10 ppi €, = 0,80) fiir unterschiedliche Betriebspunkte
ist in Abbildung 7.6 (A) und (B) dargestellt. Dabei war fiir die in Abbildung 7.6 (A)
gezeigte Gegeniiberstellung keine Anpassung der Katalysatormasse notwendig, um zu
den experimentellen Messreihen iibereinstimmende Benzolumsétze zu simulieren. Der
fiir die 2-Phasen Ruhewarmeleitfahigkeit bestimmte Wert von A,p, 9 = 0,96 W/(m-K)
lag um 25 % hoher als der fiir die Messungen ohne Reaktion. Eine Gegeniiberstellung
der fiir den Wirmetransport abgeleiteten, charakteristischen Kenngréflen und mogli-
che Griinde fiir deren Abweichungen werden in Kapitel 7.2.3 diskutiert. Fiir K,, und
K, ., konnten die bereits zuvor bestimmten Werte iibernommen werden. In Abbildung
7.6 (B) ist der Vergleich der bereits in Abb. 7.6 (A) gezeigten a-AlOs-
Schwammpackung bei niedrigeren Stromungsgeschwindigkeiten und hoheren Ben-
zoleingangskonzentrationen dargestellt. Am Reaktoreintritt (nach /x = 25 mm) ist
erneut der Einfluss der Kontaktstelle zweier Schwammkerzen auf die Temperaturver-
teilung innerhalb der Packung zu erkennen, der bereits fiir Mullit-getrigerte Katalysa-
toren diskutiert wurde (Abbildung 7.5 (B)). Da die Unterbrechung in der Wérmelei-
tung durch das 2D-Reaktormodell nicht beriicksichtigt werden kann, zeigt das simu-
lierte Profil hhere Temperaturen in diesem Bereich.
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Abbildung 7.6: Vergleich von simulierten (blau) mit experimentellen (rot) Temperaturprofi-
len in a-Al,Os-getragerten Katalysatoren im polytropen Reaktorbetrieb. 10 ppi; &, = 0,80.
(A) Vy = 6000 ml/min; cz,0= 7,5 Vol.-%. Afi oy, = 7,44 mmol/min; Arip gy, =

7,21 mmol/min; Amyg =+ 0 Ma.-%. A2pn0 = 0,96 W/(m'K), K,x =4 und K, ., = 10,17.

(B) Vy = 3000 ml/min; cz9= 10 Vol.-%. Afig orp, = 6,73 mmol/min; Atig ip =

6,64 mmol/min; Amyg=-12,5 Ma.-%. A2p0 = 1,05 W/(m'K), K,x =4 und K,,, = 10,17.
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Abbildung 7.7: Vergleich von simulierten (blau) mit experimentellen (rot) Temperaturprofi-
len in a-Al,Os-getragerten Katalysatoren im polytropen Reaktorbetrieb. 20 ppi; &, = 0,85.
Aopno = 0,73 W/(mK), Ky, = 4 und K,4g = 6,3. (A) Vyy = 3000 ml/min; cg 9= 10 Vol.-%.

ANg oxp = 9,72 mmol/min; Ang gy = 9,37 mmol/min; Amy, = + 20 Ma.-%. (B) Vy =

3000 ml/min; ¢ o= 7,5 Vol.-%. Afg ¢xp = 7,43 mmol/min; Anig g, = 7,58 mmol/min;

AmAK = + 15 Ma.'%.

Im Vergleich zu den Simulationsrechnungen fiir Mullit-getragerte Katalysatoren ho-
herer Porositit, zeigen die in Abbildung 7.7 (A) und (B) dargestellten Ergebnisse fiir
a-Al,O;-getrigerte Katalysatoren (20 ppi, &, = 0,85) eine bessere Ubereinstimmung
mit den experimentellen Temperaturverldufen. Aufgrund des verminderten Feststoft-
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beitrags zur Wirmeleitung wurde ein geringerer Wert fiir A,p, 9 ermittelt (Arpng =
0,73 W/(m'K) fiir beide Betriebspunkte). Fiir K, und K,,, war keine erneute Anpas-
sung erforderlich.

7.2.3 Betrachtung der Kenngrof3en des Warmetransports

Die fiir den Warmetransport charakteristischen Kenngrofen sind fiir beide Tragerma-
terialien mit unterschiedlicher Schwammcharakteristik in Tabelle 7.2 zusammenge-
fasst. Fiir Mullit-Packungen (10 ppi, ¢, = 0,80) war es sowohl fiir Messreihen ohne als
auch mit Reaktion moglich, das Warmetransportverhalten auf Basis eines Datensatzes
fiir Aspp 0, Kue und K,y zu beschreiben. Bei der Anpassung fiir Packungen aus a-Al,O;
(10 ppi, &, = 0,80) traten Unterschiede fiir die ermittelten 2-Phasen Ruhewérmeleitfa-
higkeiten zwischen unbeschichteten Tragern und katalytischen Schwémmen auf.
Hierfiir konnten Abweichungen in der Leermasse der fiir die Messreihen mit und ohne
Reaktion verwendeten Schwammkerzen verantwortlich sein. Zwar wurde das Leer-
gewicht aller mit Katalysator beschichteten Trdger im Vorfeld tiberpriift, nicht aber
die Leermasse der Triger flir die Messreihen ohne Reaktion erfasst. Ein geringerer
Feststoffanteil bei den Messreihen ohne Reaktion hétte niedrigere Werte fiir A,p;, o zur
Folge.

Tabelle 7.2: Ubersicht der mithilfe des 2D-Modells simulierten Betriebspunkte
und abgeleiteten Kenngrofen.

Struktur | Vy (mlU/min) | cgo (Vol-%) | Azpno (W/(m'K)) | Ko (-) | Kpad® ()
M10 0,80 6000 7,5 0,31 4 9,55
M10 0,80 3000 7,5 0,31 4 9,55
_M10 080 | 6000 | ___ SR I ) B 4|95
M30 0,85 3000 7,5 0,26 4 6,68
A10 0,80 6000 7,5 0,76 4 10,17
A10 0,80 3000 7,5 0,86 4 10,17
A10 0,80 6000 7,5 0,96 4 10,17
A10 0,80 4500 10 1,05 4 10,17
_Al0 080 y 3000 | ____ 10 o Lo | _ 4_ L1017
A20 0,85 3000 10 0,73 4 6,3
A20 0,85 3000 7,5 0,73 4 6,3

Mithilfe von GI. 2.17 und 2.18 kann die effektive axiale und radiale 2-Phasen Wérme-
leitfahigkeit berechnet werden. Abbildung 7.8 zeigt beispielhaft die Ergebnisse fiir o-
AlLOs-getrdgerte Katalysatoren mit unterschiedlicher Charakteristik. Ohne Durch-
stromung entspricht die effektive Wiarmeleitfahigkeit dem Wert der 2-Phasen Ruhe-
warmeleitfahigkeit. Mit steigender Stromungsgeschwindigkeit wird der konvektive

1 radiale Dispersionskoeffizienten nach Dietrich [64]
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Beitrag zur effektiven Wérmeleitfdhigkeit sichtbar. Wie bei Kugelschiittungen ist
dieser fiir die effektive axiale Warmeleitfahigkeit stirker ausgeprégt als fiir die radiale
Komponente. Anhand des Aufbaus der Korrelationen fiir die effektiven Warmeleitfa-
higkeiten wird deutlich, dass es durch groBere Werte fiir die Dispersionskoeffizienten
zu einer Verminderung des konvektiven Beitrags kommt (vgl. Gl. 2.17 und 2.18). Da
fir K,,; im Vergleich zu K, durchweg hohere Werte ermittelt wurden, féllt der be-
rechnete Stromungsbeitrag fiir die effektive radiale Warmeleitfahigkeit weniger deut-
lich aus. Dariiber hinaus stellt die Fluidwéarmeleitfahigkeit A, eine wichtige Grof3e bei
der Betrachtung des konvektiven Beitrags zur effektiven Wirmeleitfahigkeit dar.
Meist wird bei Untersuchungen zum Wérmetransport in durchstromten Festbetten
Luft bei atmosphérischem Druck verwendet. Diese hat bei einer Temperatur von
170 °C eine Wirmeleitfahigkeit von 4, = 0,036 W/(m'K) [146]. Dagegen ist die Flu-
idwarmeleitfahigkeit des verwendeten Gasgemischs einer typischen Eduktzusammen-
setzung bei Reaktionsbedingungen mit 4,= 0,126 W/(m'K) um den Faktor 3,5 erhoht.
Dadurch kommt es bereits fiir die verhéltnisméBig geringen Stromungsgeschwindig-
keiten der durchgefiihrten Versuchsreihen zu einer merklichen Steigerung der effekti-
ven Wirmeleitfiahigkeiten (s. Abbildung 7.8).

2,5 *
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20—+ i bereich ! ./ll/
' ./ﬁ/
§ : I// E
o -+ im” -g=
E 1 15 /. —D—D,Q:Q/U
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E /./Df\]“’D— - @~ O—O’o—
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Abbildung 7.8: Abhéngigkeit der effektiven axialen und radialen Warmeleitfahigkeit von der
Leerrohrgeschwindigkeit fiir a-Al,O;-getrigerte Katalysatoren: 10 ppi, &, = 0,80 und 20 ppi,
&, = 0,85. Berechnung mit Stoffwerten fiir: ¢z 9= 7,5 Vol.-%, Tx = 170 °C, pr = 6 bar.

Mit: Aypni = Agpno + — - A¢; i = ax, rad; (GL. 2.17 und 2.18).
: ot

Vergleich mit Literaturwerten

Um die ermittelten Werte der 2-Phasen Ruhewirmeleitfiahigkeit einordnen und bewer-
ten zu konnen, ist in Tabelle 7.3 eine Auswahl an Literaturwerten anderer Autoren fiir
die effektive Wiarmeleitfahigkeit gegeniibergestellt. Die angegebenen Wérmeleitfa-
higkeiten /.4, sind hierbei als effektive GroBen mit Beitrédgen der festen und fluiden
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Phase ohne Durchstromung zu verstehen. Fiir diejenigen Untersuchungen, die mit
variierenden Stromungsgeschwindigkeiten u, durchgefiihrt wurden, konnte die effek-
tive Warmeleitfahigkeit ohne Stromungsbeitrag, wenn nicht bereits in der Literatur-
quelle angegeben, aus der Extrapolation der Messwerte fiir uy — 0 ermittelt werden
(vgl. Abbildung 7.8). Somit sind die angegebenen Werte fiir 4.5y mit denen in der
vorliegenden Arbeit bestimmten Werten flir die 2-Phasen Ruhewidrmeleitfahigkeit
vergleichbar. Ein Unterschied besteht in den Beitrdgen der Fluidphase an der effekti-
ven Wirmeleitfahigkeit, da die gezeigten Literaturwerte {iberwiegend unter Verwen-
dung von Luft bestimmt wurden. Weiterhin sei angemerkt, dass die gezeigten Ergeb-
nisse ausschlielich auf Untersuchungen zum Wirmetransport ohne chemische Reak-
tion basieren und sich die verwendeten Temperaturbereiche zum Teil deutlich

unterscheiden.

Tabelle 7.3:  Literaturiibersicht von experimentell bestimmten, effektiven Wérmeleitfa-
higkeiten von festen Schwidmmen mit unterschiedlichen Materialien und
Porosititen (Auswahl).
T-
. dc E ls ﬂeﬂo .
Autor Material Struktur ’ Bereich
(mm) | (-) [ (W/(mK)) | (W/(mK)) ©C)
Calmidi und Aluminum 10 ppi kA | o1 18 6,7" AT vax =
Mahajan 1999 [82] alloy 20ppi | k. A |7 6,9 15
Peng und Richard- . * 25 -
son 2004 [21] a-ALO; 30ppi | k.A. [ 0,87 kA 2,21 200
Coquard et al. Ni-Cr alloy k. A. 1.4 (0,94 13,4 0,29" 25
2008 [74] Fecralloy k. A. 1,2 10,94 16 0,36"
Coquard et al. Fecralloy 60 ppi 0,42 | 0,97 16 0,12" 25 —
2009 [147] Mullite k. A. 1,2 10,81 3,2 0,30" 400
Edouard et al. B-SiC solid : * ca. 30 —
2010 [22] foam ca. 30 ppi 2,3 10,88 k. A. 0,27 100
Mullit 10-45ppi | k. A. | 0,80 44 0,4"
o Mullit 10-45ppi | k. A. | 0,85 ’ 0,3 20—
Dietrich 2010[64] | A10, | 10-45ppi | k. A. | 0,80 )59 2,6" 100
a-ALO; | 10-45ppi | k. A. | 0,85 ’ 1,97
Bianchi et al. 2012 | FeCrAlY 10ppi | 5,09 |0,94 15 0,307 127 -
[6] Al-6101 10ppi | 3,59 |0,90 218 7,20 527
0,76—
Bianchi ctal. 2013 | FeCTALY 10 509 10,94 16 0,95 | 100-
[148] Al-6101 10 3,59 10,90 218 77 le*;o 500
Wallenstein e al Mullit 10 2,53 10,85 3,4 0,37"
Aol S | a-ALO; 10 235 [085] 268 1377 | 25-50
2014 [149] — 7
SiSiC 20 1,75 | 0,88 60 2,83

" aus Versuchsaufbauten mit ruhender Gasphase (2-Platten Apparatur, Laser Flash, o. 4.)
* aus Versuchsreihen mit strémendem Fluid; interpolierter Wert fiir up = 0 m/s
* interpolierter Wert aus Versuchsreihen zur Bestimmung der effektiven radialen Warmeleitfahigkeit
~ Untersuchungen mit Stickstoff als fluide Phase; ° Untersuchungen mit Helium als fluide Phase;

fiir alle iibrigen Versuchsreihen wurde Luft als fluide Phase verwendet
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Vergleicht man die in der vorliegenden Arbeit bestimmten Werte fiir 4,p;, o von Mullit
Schwammtrdgern mit den von Coquard et al. [147], Dietrich [64] und Wallenstein
[149] bestimmten, effektiven Warmeleitfahigkeiten des gleichen Materials und ver-
gleichbarer Porositdt, so stimmen diese nahezu iiberein. Dagegen liegen die ermittel-
ten 2-Phasen Ruhewidrmeleitfahigkeiten fiir a-Al,Os-Katalysatoren mit ca. Ayppp =
0,73 — 1,05 W/(m‘K) deutlich unter denen von Peng und Richardson [21] bzw. Diet-
rich [64] bestimmten Werten. Eine Erkldrung fiir diese Abweichungen konnte nicht
gefunden werden, es sei jedoch angemerkt, dass die effektiven Warmeleitfahigkeiten
der genannten Autoren, gerade fiir Trdger mit groBerem Leerraumanteil, auffillig
hoch liegen. Im Vergleich zu keramischen Tragern weisen die metallischen Schwim-
me in Tabelle 7.3 deutlich hohere Porosititen auf. Weiterhin liegen die Feststoffwir-
meleitfdhigkeiten der eingesetzten Metalllegierungen mit Ag = 13,4 — 16 W/(m-K)
relativ niedrig. Da beide Faktoren wesentlich zur konduktiven Warmeleitung inner-
halb der Packungen beitragen, weisen auch die ermittelten effektiven Warmeleitfahig-
keiten vergleichsweise geringe Werte auf. Diese liegen zum Teil noch deutlich unter
den effektiven Wirmeleitfahigkeiten keramischer Triager. Einzige Ausnahme hierbei
stellen die von Calmidi und Mahajan [82] und Bianchi et al. [6] eingesetzten Metall-
schwidmme aus einer Aluminiumlegierung dar. Aufgrund der enorm hohen Feststoff-
wirmeleitfahigkeit von 43= 218 W/(m'K) zeigen auch die effektiven Warmeleitfahig-
keiten trotz verhiltnismédBig hoher Porositdt deutlich erhdhte Werte im Vergleich zu
anderen Materialien (A= 6,7 — 7,2 W/(m'K)).

7.2.4 Anwendungspotenzial anderer Trigermaterialien

Um das Anwendungspotenzial von Materialien mit hoher Feststoffwérmeleitfahigkeit
fiir den Einsatz als Katalysatortrager fiir exotherme Reaktionen bewerten zu konnen,
wurden zusitzliche Simulationsrechnungen durchgefiihrt. Als geeignete Materialien
wurden eine SiC-Keramik sowie zwei unterschiedliche Aluminiumlegierungen aus-
gewihlt (Eigenschaften s. Tabelle 7.4).

Tabelle 7.4: Abschétzung fiir die 2-Phasen Ruhewirmeleitfahigkeit bei Verwendung
von Materialen hoherer Wérmeleitfahigkeit.

Simula- | Material, Feststoffwirme- Annahme Abschitzung
tion Kennung leitfahigkeit A fiir £, (-) fiir Azpn0
(W/(m-K)) (W/(m-K))
1 a-AlLO3 25,9 0,80 1,02
5 SiC (technisch) 120 [150] 0,80 4,6
Al-Legierung (3.1655) 140 — 160 [151] 0,90 4,5
3 A199,5 (3.0255) 220 [151] 0,90 7
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Da bis auf die Legierung mit hohem Aluminiumanteil (Al 99,5) noch keine Werte fiir
die effektiven bzw. 2-Phasen Ruhewérmeleitfahigkeiten existieren, mussten diese
abgeschitzt werden. Hierzu wurde auf Basis von Literaturwerten metallischer Legie-
rungen ein Faktor fj, eingefiihrt, mit dem die 2-Phasen Ruhewidrmeleitfahigkeit aus
der Feststoffwarmeleitfahigkeit des Materials nach GI. 7.8 und 7.9 berechnet werden
konnte. Um den Faktor f, fiir keramische Materialien berechnen zu kénnen, wurden
die in Kapitel 7.2.2 ermittelten Werte fiir die a-Al,O;-Packungen herangezogen. Wei-
terhin war es fiir die Abschitzung wichtig, den Hohlraumanteil der Strukturen bei der
Berechnung von f}, zu beriicksichtigen, da dieser groen Einfluss auf die effektive 2-
Phasen Ruhewdrmeleitfahigkeit hat.

(1-&p)-2
Azpho = % (7.8)
M
(1-&p)-2
fu= % (7.9)
eff
mit: fu=3,35 fiir Metalllegierungen aus Literaturwerten bestimmt, -

fu=15,2  fiir Keramik aus Experimenten bestimmt, -

Wie der Tabelle 7.4 zu entnehmen ist, sind die berechneten Werte der 2-Phasen Ru-
hewérmeleitfahigkeit fiir die SiC-Keramik mit denen der Aluminiumlegierung mit
geringerer Feststoffwirmeleitfahigkeit, aufgrund des Porositétseinflusses und der
unterschiedlichen Faktoren fiir fj,, nahezu identisch. Da sich folglich auch die Wir-
metransporteigenschaften beider Packungen nur geringfiigig unterscheiden, wurde die
Berechnung der Temperaturprofile als gemeinsame Simulation durchgefiihrt.

In Abbildung 7.9 sind die Simulationsergebnisse fiir unterschiedliche Materialien am
gleichen Betriebspunkt gegeniibergestellt. Hierbei wurde durch Anpassung der Kata-
lysatormasse darauf geachtet, dass die umgesetzten Benzolstoffmengen und damit die
freigesetzte Reaktionswérme fiir alle Packungen vergleichbar waren. Das am stirksten
ausgepragte Temperaturprofil (1, rot) stellt dabei die Referenzsimulation dar, die auf
Basis der fiir a-Al,05-Katalysatoren (10 ppi, &, = 0,80) bestimmten KenngrofBen fiir
Aapno, K und K,y berechnet wurde. Wie anhand der Ergebnisse der zweiten (griin)
und dritten (blau) Simulation zu erkennen ist, konnen die im Reaktor auftretenden
Temperaturprofile durch die Verwendung von Schwidmmen mit hoher Feststoffwir-
meleitfahigkeit deutlich abgesenkt werden. An dem gewéhlten Betriebspunkt ist fiir
SiC-Triager eine Absenkung der Hot-Spot-Temperatur um ATys = 18,5 °C, fiir Pa-
ckungen mit hohem Aluminiumanteil sogar um 475 =22 °C mdglich.

Bei der Durchfiihrung von exothermen Reaktionen in industriellen Festbettprozessen
kann es beim Uberschreiten bestimmter Temperaturobergrenzen in der Reaktionszone
zu einem Selektivitdtsverlust, einer Produktzersetzung oder einer irreversiblen Scha-
digung des Katalysators kommen. Weist das Katalysatorbett hierbei schlechte Wir-

metransporteigenschaften auf, muss der Durchsatz gedrosselt werden. Anhand der
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Fazit aus den Ergebnissen der 2D-Reaktormodellierung

Simulationsergebnisse wird deutlich, dass es durch die Verwendung von Schwamm-
trigern mit hoher Feststoffwéirmeleitfadhigkeit mdglich ist, den Wérmetransport inner-
halb der Katalysatorpackung entscheidend zu verbessern. Dadurch kann die Prozess-
leistung erhoht werden, ohne definierte Temperaturmaxima innerhalb der Reaktions-
zone zu iiberschreiten.

Abbildung 7.9: Simulierte Temperaturprofile in Schwammpackungen mit unterschiedlicher
2-Phasen Ruhewirmeleitfihigkeit. Vy = 6000 ml/min; czo= 10 Vol.-%. (A) a-Al,Os (rot):

10 ppi, &, = 0,80. myx = 348 mg; Ang gir, = 12,53 mmol/min. (B) SiC (griin): 10 ppi, &, = 0,80
bzw. Al-Legierung 10 ppi, &, = 0,90. myx = 417 mg; A gir, = 12,45 mmol/min. (C) Al 99,5
(blau): 10 pp1, &, = 0,90. mx = 435 mg; Ang gipy = 12,53 mmol/min.

7.3 Fazit aus den Ergebnissen der 2D-Reaktormodellierung

Durch die umfassende Weiterentwicklung eines bestehenden Reaktormodells [24, 25]
war es moglich, experimentelle Messdaten katalytischer Schwammpackungen aus
dem polytropen Reaktorbetrieb mit hoher rdaumlicher Auflésung numerisch zu be-
schreiben. Dafiir wurden das in Kapitel 5 entwickelte Kinetikmodell implementiert
und die Korrelationen fiir den Warme- und Stofftransport fiir Schwammstrukturen
angepasst.

Im Vergleich zu Modellen aus der Literatur besteht die wesentliche Neuerung darin,
dass erstmals der Wérmetransport in katalytischen Schwammpackungen unter den
Bedingungen einer exothermen Reaktion betrachtet wurde. Anhand der Simulations-
ergebnisse war es moglich, wichtige Kenngrofen des Warmetransports (4,p4,9, K, und
K,.) fiir die verwendeten Schwammbkatalysatoren abzuleiten. Weiterhin kann das 2D-
Reaktormodell als Werkzeug fiir die Vorhersage der Temperatur- und Konzentrati-

onsverteilung in katalytischen Schwammpackungen verwendet werden. Anhand von
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2D-Reaktormodellierung

Simulationsrechnungen konnte gezeigt werden, dass Schwammbkatalysatoren mit
hoher Feststoffwarmeleitfahigkeit ein groes Anwendungspotential fiir Reaktionen
mit starker Exothermie haben.

Im Verlauf der Anpassung des 2D-Rektormodells wurde erneut bestétigt, dass reale
Schwammtriger eine starke Streuung in der Porositét, der Porendichte und auch in der
Feststoffwéirmeleitfiahigkeit aufweisen konnen. Dies wurde an schwankenden Werten
fiir die Kenngrofen des Wiarmetransports deutlich, die von Hersteller zu Hersteller
und selbst innerhalb einzelner Chargen des gleichen Herstellers auftreten kdnnen.
Weiterhin ergab der Vergleich experimenteller und simulierter Temperaturprofile,
dass die sich aus der Stapelung der Schwammkerzen ergebende Unterbrechung der
axialen Warmeleitung entlang der Packung einen deutlichen Effekt auf die rdumliche
Temperurverteilung innerhalb der Reaktionszone haben kann. Zukiinftig konnte das
2D-Reaktormodell dafiir verwendet werden, den Beitrag der Katalysatorbeschichtung
an der effektiven 2-Phasen Wirmeleitfdhigkeit genauer zu untersuchen. Dariiber hin-
aus wiren Simulationsrechnungen interessant, die den Effekt einer ungleichméBigen
Katalysatorbeschichtung oder Schwankungen in der effektiven 2-Phasen Ruhewérme-
leitfdhigkeit auf die Temperaturverteilung in der Schwammpackung betrachten.
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8 Zusammenfassung und Ausblick

Hintergrund und Projektidee

Fiir die Durchfiihrung von stark exothermen Reaktionen in katalytischen Festbettpro-
zessen werden hiufig Rohrbilindelreaktoren eingesetzt. Diese bestehen aus einer Viel-
zahl paralleler Rohre, welche eine Schiittung aus Katalysatorpartikeln enthalten und
mit dem Reaktionsgemisch durchstromt werden. Die Temperaturkontrolle entlang der
Reaktionszone erfolgt durch einen Wérmetrdger, der die Auenseite der Rohre um-
stromt. Die Leistungsfdhigkeit solcher Rohrreaktoren wird meist dadurch begrenzt,
dass die im Inneren der katalytischen Packung freigesetzte Reaktionswarme nur unzu-
reichend durch die Partikelschiittung zur Reaktorwand abgefiihrt werden kann. Um
diese Limitierung des Wérmetransports im Festbett zu iiberwinden, wurde in zahlrei-
chen Studien die Verwendung von festen Schwidmmen als alternative Katalysatortra-
ger vorgeschlagen [5, 6, 14, 15, 60, 66]. Durch das kontinuierliche Netzwerk aus
Stegen soll innerhalb der Schwammpackung eine ungehinderte Wiarmeleitung zur
Reaktorwand ermoglicht werden [4-7]. Weiterhin wird erwartet, dass die offene,
tortuose Struktur fester Schwamme eine verstirkte Verwirbelung im Festbett bewirkt
und den konvektiven Warmetransport verbessern kann [5, 13-15]. Die bislang in die-
sem Zusammenhang erschienenen Arbeiten erlauben zwar einen qualitativen Ver-
gleich der Wirmetransporteigenschaften unterschiedlicher Schwammtriger, eine
quantitative Beschreibung des Wérmetransports in katalytischen Schwammpackungen
war bislang jedoch nicht verfiigbar.

Zur Untersuchung der Wiarmetransporteigenschaften katalytischer Schwamme wurden
Messungen in einem stationér betriebenen Rohrreaktor unter prozessnahen (polytro-
pen) Betriebsbedingungen durchgefiihrt und mit konventionellen Partikelschiittungen
verglichen. Dafiir wurden die sich im Reaktor ausbildenden, raumlichen Temperatur-
profile in der Katalysatorpackung erfasst und die Zusammensetzung der Reaktionsmi-
schung am Reaktorein- und Ausgang gemessen. Die Besonderheit des fiir diese Arbeit
gewihlten experimentellen Ansatzes lag darin, dass auf Basis der Messergebnisse die
Energiebilanz um das Reaktorsystem geschlossen werden konnte. Dadurch war es
erstmals moglich, mithilfe einer modellgestiitzten Auswertung der rdumlichen Tempe-
raturverteilung, die fiir den Wiarmetransport charakteristischen KenngroBen katalyti-
scher Schwammpackungen quantitativ zu bestimmen.

Voraussetzungen fiir die Experimente und die Modellierung

Fiir die Messungen im polytrop betriebenen Rohrreaktor war eine Reaktion mit star-
ker Wiarmeproduktion erforderlich. Hierfiir wurde die exotherme Gasphasenhydrie-
rung von Benzol an Nickelkatalysatoren ausgewihlt (4zH’ = -213 kJ/mol). Ferner
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wurde eine geeignete Praparationsmethode entwickelt, um Schwamm- sowie Kugel-
triger mit der Aktivkomponente zu beschichten. Bei der Auslegung des Versuchsre-
aktors war zu beachten, dass der den Warmetransport limitierende Widerstand in der
katalytischen Packung lag. Anhand der Lage und Ausdehnung der rdumlichen Tempe-
raturverteilung sollten die Wérmetransporteigenschaften in Abhingigkeit charakteris-
tischer Packungseigenschaften bewertet werden. Deshalb war es wichtig, die Reakti-
onsbedingungen so zu wihlen, dass sich ausgepriagte Temperaturprofile entlang des
Festbetts ausbildeten und diese rdumlich erfasst werden konnten.

Durch den Vergleich experimentell ermittelter Temperaturprofile mit Simulationser-
gebnissen aus einem pseudohomogenen 2D-Reaktormodell sollte der Warmetransport
in katalytischen Schwdmmen numerisch beschrieben werden. Dafiir war die Anpas-
sung von Korrelationen fiir die effektive 2-Phasen Wérmeleitfahigkeit der Packungen
notwendig. Zunéchst musste jedoch die Reaktionskinetik der Benzolhydrierung an
den Schwammbkatalysatoren experimentell ermittelt und ein geeignetes kinetisches
Modell angepasst werden. Dieses wurde benétigt, um den Konzentrationsverlauf der
Reaktanten entlang der Katalysatorpackung und damit die im Reaktor freiwerdende
Reaktionswiarme mithilfe des 2D-Reaktormodells exakt berechnen zu kdnnen.

Um Katalysatorpackungen mit unterschiedlichen Wiarmetransporteigenschaften zu
untersuchen, wurden keramische Schwammtriager aus a-Al,O; und Mullit mit Porosi-
titen von &, = 0,80 und 0,85 sowie mit Porendichten von 10, 20 und 30 ppi verwendet.
Weiterhin wurden Al,O;-Kugeltrdger eingesetzt, um den Vergleich zu herkdmmlichen
Festbettschiittungen zu ermoglichen.

Katalysatorsystem und Reaktionskinetik

Die katalytisch aktive Phase war metallisches Nickel. Da die verwendeten Tré-
gerstrukturen Sinterkeramiken mit geringer Eigenoberfliche waren, wurde zunéchst
ein Washcoat aus y-Al,0Os-Nanopartikeln aufgebracht. Diese pordse Deckschicht
wurde im Anschluss mit wéssriger Nickelsalzlosung imprigniert. Ferner wurde eine
Aktivierungs- und Regenerationsmethode entwickelt, um eine hohe Katalysatoraktivi-
tat und ein zufriedenstellendes Stabilitdtsverhalten {iber mehrere, aufeinanderfolgende
Messtage zu gewihrleisten. Durch die gezielte Anpassung einzelner Préparationspa-
rameter konnte die Beschichtungsmethode auf alle verwendeten Katalysatortrager
iibertragen werden. Ein Vorteil des 2-stufigen Verfahrens lag darin, dass die Katalysa-
toraktivitdt durch Verdnderungen am Massenverhéltnis von Nickel- zu Washcoat
Dyywe angepasst werden konnte. Dadurch war es flir den polytropen Reaktorbetrieb
moglich, die in den Katalysatorpackungen freigesetzte Reaktionswirme gezielt zu
beeinflussen.

Zur Bestimmung der Reaktionskinetik der Benzolhydrierung an Schwammbkatalysato-

ren wurden in einer zweiten Versuchsanlage mit Berty-Reaktor Messreihen unter
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isothermen Reaktionsbedingungen durchgefiihrt. Dieses ideal riickvermischte Reak-
torsystem ermdglicht es, Reaktionsgeschwindigkeiten unter gradientenfreien Bedin-
gungen direkt zu messen. Dabei wurden die Benzoleingangskonzentration, die Reak-
tortemperaturen sowie die modifizierte Verweilzeit {iber einen weiten Betriebsbereich
variiert und somit die Datenbasis fiir die Anpassung eines kinetischen Modells gelegt.

Die Besonderheit der Gasphasenhydrierung von Benzol liegt darin, dass es unter den
gewihlten Reaktionsbedingungen, durch den Einfluss des der Reaktion vorgelagerten
Sorptionsgleichgewichts der Edukte, zum Auftreten eines Umsatzmaximums kommit.
Dieses reaktionsspezifische Verhalten musste bei der Modellierung der Reaktionski-
netik berticksichtigt werden, stellte fiir die polytropen Messreihen jedoch keine Beein-
trachtigung dar. Da die Mullit-getrégerten Katalysatoren, im Vergleich zu den o-
AlLO;-getragerten, leichte Unterschiede in ihrer Aktivitit aufwiesen, wurde fiir jeden
der beiden Katalysatortypen eine eigene Parameteranpassung auf Basis des identi-
schen kinetischen Ansatzes durchgefiihrt.

Messungen im polytrop betriebenen Rohrreaktor

Den Kern der experimentellen Arbeit stellten die Untersuchungen der Warmetrans-
porteigenschaften von Schwamm- und Kugelpackungen mit unterschiedlicher Charak-
teristik im polytrop betriebenen Rohrreaktor dar. Dieser war so konzipiert, dass die
rdumliche Temperaturverteilung unter stationdren Bedingungen an 108 Positionen
innerhalb der Katalysatorpackung gemessen werden konnte. Um sicherzustellen, dass
der dominierende Widerstand fiir den radialen Warmetransport innerhalb der Kataly-
satorpackungen lag, wurde eine hocheffiziente externe Kiihlung installiert. Durch die
Variation der Benzoleingangskonzentration sowie der Gesamtvolumenstrome war es
moglich, die sich entlang der Reaktionszone einstellenden Temperaturprofile in ihrer
Lage und Ausdehnung zu variieren. Um Packungen mit unterschiedlichen Material-
bzw. Struktureigenschaften miteinander zu vergleichen, wurde stets darauf geachtet,
dass die freigesetzte Reaktionswérme der Betriebspunkte identisch war.

Durch den Vergleich von Schwammpackungen mit unterschiedlicher Porendichte
(ppi-Zahl) wurde der Einfluss der spezifischen Oberfliche auf das Wiarmetransport-
verhalten untersucht. Hieraus ergab sich, dass eine Vergroferung der Oberfliche
zwischen Gas und Feststoff keinen wesentlichen Effekt auf die Temperaturverteilung
innerhalb der Packungen hat. Da die Stromungsgeschwindigkeiten fiir alle Messreihen
vergleichsweise niedrig gewihlt waren (Re < 100), konnte durch eine Variation der
spezifischen Austauschoberfldche keine Verdnderung an den konvektiven Beitrdgen
zum Wirmetransport nachgewiesen werden.

Einen deutlich groBeren Einfluss auf die Temperaturverteilung haben jene
Schwammeigenschaften, die sich auf den konduktiven Warmetransport innerhalb der
Feststoffstruktur auswirken. Diese sind zum einen die Porositit der Schwammtriger,
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zum anderen die Feststoffwarmeleitfahigkeit des Materials. Schwdmme mit héherem
Feststoffanteil weisen dickere Stege auf, welche einen verbesserten Wérmetransport
ermoglichen. Folglich war es durch die Verwendung von Schwammpackungen mit
niedrigerer Porositit moglich, die rdumlichen Temperaturprofile innerhalb der Reak-
tionszone bei gleicher Warmefreisetzung entscheidend abzusenken. Um den Einfluss
der Feststoffwiarmeleitfahigkeit zu untersuchen, wurden Mullit-getrigerte (As=
4,4 W/(m'K)) und a-AlLO;-getragerte Schwammkatalysatoren (Ag= 25,9 W/(m'K))
bei gleicher Porositit miteinander verglichen. Hieraus ging hervor, dass die Feststoff-
wirmeleitfahigkeit der Tragermaterialen den groften Einfluss auf das Wiarmetrans-
portvermdgen katalytischer Schwammpackungen hat. Durch die Verwendung von o-
AL O; im Gegensatz zu Mullit als Trédgermaterial war eine signifikante Verminderung
der Packungs- sowie Hot-Spot-Temperaturen moglich. Dariiber hinaus wurde deut-
lich, dass eine Variation der Packungseigenschaften, die den konduktiven Wir-
metransport betreffen, nicht nur Auswirkung auf den radialen Wérmetransport hin zur
Reaktorwand hat, sondern auch den axialen Wérmetransport entlang der Katalysator-
packung beeinflusst.

Im Vergleich zu den Punktkontakten einer konventionellen Kugelschiittung weisen
Schwidmme eine durchgehende Feststoffstruktur auf. Deshalb wurde fiir deren Einsatz
als alternative Katalysatortrdger eine Verbesserung des Warmetransports, insbesonde-
re durch die konduktiven Beitrdge, erwartet. Fiir Packungen mit gleicher spezifischer
Oberfldche und Feststoffwirmeleitfahigkeit lagen die gemessenen Temperaturprofile
fiir Schwiamme stets niedriger als die entsprechender Kugelpackungen. Folglich wur-
den die Wirmeabfuhr aus dem Reaktionsraum durch die Verwendung von
Schwammkatalysatoren verbessert und die genannten Vorteile bestitigt. Die dabei
ermittelten Temperaturunterschiede waren jedoch weniger stark ausgeprigt als auf-
grund der morphologischen Unterschiede angenommen. Dies konnte an einer erhdh-
ten Warmeleitung zwischen den Partikeln gelegen haben, die durch den hohen Ni-
ckelgehalt in der Randschicht der Kugelkatalysatoren hervorgerufen wurde.

Modellierung des Wirmetransports in katalytischen Schwammpackungen

Auf Basis der experimentellen Messdaten aus dem polytrop betriebenen Rohrreaktor
war eine numerische Beschreibung des Warmetransports in katalytischen Schwéam-
men vorgesehen. Dafiir wurde ein pseudohomogenes 2D-Reaktormodell verwendet,
mit dem die axialen und radialen Temperatur- und Konzentrationsprofile im Reakti-
onsraum simuliert werden konnten. Der pseudohomogene Ansatz beruht darauf, dass
Feststoff und Fluid als eine gemeinsame Phase mit effektiven Eigenschaften betrach-
tet werden kann. Zur Beschreibung des Warmetransports wurden Korrelationen ver-
wendet, die sich aus der effektiven 2-Phasen Ruhewidrmeleitfahigkeit und einem
stromungsabhéingigen Beitrag zusammensetzen. Um eine exakte Berechnung der
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Reaktionsgeschwindigkeit zu ermdglichen, wurde das zuvor entwickelte Kinetikmo-
dell implementiert.

Durch den Vergleich der rdumlichen Temperaturverteilung aus den Modellrechnun-
gen mit den Ergebnissen aus den experimentellen Messreihen wurde erfolgreich ge-
zeigt, dass es mithilfe des 2D-Reaktormodells mdglich war, den Warmetransport in
katalytischen Schwammpackungen zu beschreiben. Dafiir war es essentiell, den axia-
len und radialen Wirmetransport individuell zu betrachten, um eine exakte Uberein-
stimmung zwischen experimentellen und simulierten Temperaturprofilen zu erzielen.
Fiir die Anpassung der Korrelationen fiir die effektive 2-Phasen Warmeleitfahigkeit
wurden die effektive 2-Phasen Ruhewérmeleitfahigkeit sowie die axialen und radialen
Dispersionskoeffizienten variiert. Letztere tragen dazu bei, den konvektiven Beitrag
des Wirmetransports exakt abbilden zu konnen. Mithilfe der Simulationsrechnungen
war es moglich, spezifische Werte dieser Kenngroflen in Abhdngigkeit des Tragerma-
terials und der Packungsporositét zu bestimmen.

Simulation katalytischer Schwammpackungen mit hoher Feststoffwdrmeleitfihigkeit

Die experimentellen Untersuchungen ergaben, dass der Wéarmetransport in katalyti-
schen Schwiammen wesentlich durch die konduktive Wérmeleitung innerhalb des
Feststoffs bestimmt wird. Um das Anwendungspotential von Tragermaterialien mit
hoherer Feststoffwarmeleitfahigkeit zu bewerten, wurden Simulationsrechnungen fiir
Packungen aus Siliciumcarbid und einer Aluminiumlegierung durchgefiihrt. Diese
demonstrieren, wie es durch den Einsatz von keramischen und metallischen Werkstof-
fen mit hoher Feststoffwiarmeleitfdhigkeit mdglich ist, die Temperaturprofile signifi-
kant abzusenken. Weiterhin konnte gezeigt werden, dass die Vorteile von Schwamm-
trigern mit hoher Feststoffwiarmeleitfahigkeit nur dann vollstindig zum Tragen kom-
men, wenn auch der Feststoffanteil entsprechend hoch gewihlt wird. Die bislang
verfligbaren metallischen Schwammtridger weisen iiberwiegend einen sehr geringen
Feststoffanteil auf. Um das gesamte Potenzial dieser Packungen als alternative Kata-
lysatortrdger fiir Reaktionen mit starker Wéarmetdnung auszuschopfen, ist es notwen-
dig, die Herstellungsverfahren fiir Zielporosititen von 0,8 bis 0,9 zu optimieren.

Projektergebnis und weiterfiihrende Untersuchungen

Auf Basis der polytropen Messungen war es moglich, Warmetransportkorrelationen
zu entwickeln, mithilfe derer ein mit katalytischen Schwammpackungen bestiickter
Rohrreaktor ausgelegt werden kann. Weiterhin konnte unter betriebsnahen Reaktions-
bedingungen nachgewiesen werden, dass Schwammpackungen im Vergleich zu kon-
ventionellen Partikelschiittungen zu einer verbesserten Temperaturkontrolle im Reak-
tionsraum beitragen konnen und dadurch eine Steigerung der Prozessleistung moglich
wird. Die Ergebnisse fiir Partikelschiittungen deuten jedoch darauf hin, dass die Kata-
lysatorbeschichtung fiir Trager mit verhdltnisméBig geringer Feststoffwarmeleitfahig-
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keit einen wesentlich groeren Einfluss auf die Temperaturverteilung in der Packung
hat als bislang angenommen. Um diesen Einfluss niher zu untersuchen, wiren weiter-
filhrende Messungen an Partikelschiittungen interessant, bei denen die Wérmeleitfa-
higkeit der Katalysatorbeschichtung gezielt verandert werden kann.

Die herstellungsbedingten Schwankungen der Packungseigenschaften (Porositit und
Feststoffwéarmeleitfahigkeit) erschweren die Verwendung fester Schwamme als alter-
native Katalysatortrager bis heute. Eine verlédssliche Vorhersage der Wérmetrans-
porteigenschaften katalytischer Schwidmme auf Basis der entwickelten Transportkor-
relationen ist nur mit einer gleichbleibenden Materialqualitit mdglich. In diesem
Zusammenhang wire die Erprobung neuartiger Herstellungsmethoden mit geringeren
Fertigungstoleranzen, wie sie beispielsweise mit additiven Fertigungsverfahren bzw.
dem 3D-Druck mdglich sind, eine interessante Alternative. Dartiber hinaus wire es
mit solchen Verfahren moglich, Tragerstrukturen mit durchgehender Feststoffphase,
aber anderer Morphologie herzustellen. Da gezeigt werden konnte, dass der kondukti-
ve Wirmetransport innerhalb des Feststoffs wesentlichen Einfluss auf die Tempera-
turverteilung innerhalb der Packungen hat, konnte sich die Verwendung alternativer
Strukturen ebenfalls vorteilhaft auf den Wiarmetransport in katalytischen Packungen
auswirken. Bei der Fertigung solcher Strukturen ist es wichtig, auf einen ausreichen-
den Feststoffanteil innerhalb der Packungen zu achten sowie Materialien mit hoher
Feststoffwérmeleitfahigkeit zu verwenden. Dariiber hinaus sind fiir eine kommerzielle
Nutzung fester Schwidmme, aber auch alternativer Trégerstrukturen, vertiefende Un-
tersuchungen im Zusammenhang mit dem spaltfreien Einbau der Packungen in kon-
ventionellen Rohrbiindelreaktoren zwingend erforderlich.
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9 Summary and Outlook

Background and project approach

For the execution of highly exothermic reactions in catalytic fixed bed processes,
often multi-tubular reactors are chosen. This type of reactor consists of numerous
parallel tubes, each loaded with a packed bed of particles. The temperature in the
reaction zone is controlled by a heat transfer medium, circulating on the external side
of the tubes. Usually, the performance of such tubular reactors is limited by insuffi-
cient removal of the heat of reaction released inside the catalytic packing. Numerous
studies proposed the application of solid sponges as alternative catalyst supports to
overcome the heat transport limitation in the packed bed [5, 6, 14, 15, 60, 66]. It is
expected that the continuous network of struts in sponges enables an enhanced heat
conduction towards the reactor wall [4-7]. Furthermore, the open, tortuous void struc-
ture is supposed to increase turbulence and therewith the convective heat transport [5,
13-15]. Previously published work allows a qualitative comparison of the heat transfer
properties of solid sponges with different characteristics. However, a quantitative
description of the heat transport in catalytic sponge packings has not been presented
yet.

In order to investigate the heat transfer properties of catalytic sponges, measurements
were performed in a tubular reactor operated under process-like (polytropic) condi-
tions. The spatial temperature profiles inside the packings as well as the inlet and
outlet composition of the fluid were recorded under stationary reactor operation. Ad-
ditionally, sponge packings were compared to a conventional packed bed of particles.
The experimental approach permitted closing the energy balance of the reactor system
using the set of measured parameters. By means of a model-based evaluation of the
spatial temperature distribution, the determinant heat transport parameters of catalytic
sponge packings were quantified.

Requirements for experiments and modeling

For polytropic reactor operation, an exothermic reaction with sufficient heat produc-
tion was required. The Ni-catalyzed gas-phase hydrogenation of benzene was chosen
for this purpose (4zH’ = -213 kJ/mol). In addition, it was necessary to develop a prep-
aration method for coating particles and sponge carriers with active material. For
reactor design, it was crucial to assure that the heat transport limiting resistance was
located inside the packings. Moreover, it was important to choose reaction conditions
that lead to distinctive temperature profiles arising in the reaction zone. Based on the
location and extent of the spatial temperature distribution, the dependency of the heat
transport properties on the packing characteristics was evaluated.
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It was intended to develop a numerical description of the heat transport in catalytic
sponges by comparing experimental temperature profiles with simulation results from
a 2D pseudo-homogeneous reactor model. For this purpose, the refinement of correla-
tions for the effective 2-phase thermal conductivity of sponge packings was necessary.
Prior to this, a kinetic model of the hydrogenation of benzene over catalytic sponges
had to be adapted. This was necessary for a precise calculation of the reactant concen-
tration as well as the released heat of reaction along the catalytic zone.

To investigate catalytic packings with different heat transport properties, ceramic
sponge carriers composed of a-Al,O; and mullite were chosen with porosities of
&, =0.80 — 0.85 and pore densities between 10 and 30 ppi. For a comparison to con-
ventional fixed beds, spheres made of a-Al,O; were used.

Catalyst system and reaction kinetics

Metallic nickel was employed as the catalytically active material. Since the sponge
bodies were sintered ceramics with low specific surface area, a washcoat of y-Al,O;3-
nanoparticles was applied. Subsequently, this porous layer was impregnated with an
aqueous solution of nickel nitrate. Furthermore, an activation and regeneration method
was developed to provide a high catalytic activity and satisfactory stability. The per-
formance of the catalysts was retained over several consecutive days of measurement.
By careful adjustment of specific preparation parameters, it was possible to apply the
coating method to all catalyst supports. An advantage of the two-step coating proce-
dure was the possibility to adjust the catalyst activity by changing the nickel/washcoat
ratio (Dyywc). This allowed varying the released heat of reaction for different packings
under polytropic reactor operation.

The experimental data for the kinetic modeling was collected using a second test plant
equipped with a Berty reactor. This ideal back-mixed reaction unit enabled the deter-
mination of reaction rates of benzene hydrogenation under gradient-free conditions.
For this purpose, temperature, benzene feed concentration, and modified residence
time were varied over a wide range.

While performing the gas-phase hydrogenation of benzene under chosen conditions, a
maximum of conversion occurs. This is caused by the adsorption-desorption equilib-
rium of reactants on the catalyst surface. This conversion maximum, which is charac-
teristic for the hydrogenation of aromatic compounds, had no negative effects on the
experiments under polytropic conditions. However, it was necessary to consider this
effect for the kinetic model in order to precisely predict the reaction rates. By numeri-
cal refinement of the fitting parameters it was possible to successfully describe the
temperature-dependent effects on the reaction rate. Individual models were adapted
for mullite and a-Al,O5 catalysts, since slight differences in the catalyst activity were
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found. Both models enabled a satisfactory description of the reaction rate over the
whole range of reaction conditions.

Test series under polytropic reactor operation

The core of the experimental work was the investigation of the heat transfer properties
of sponge and conventional packings with different characteristics in the polytropic
operated tubular reactor. This reactor unit was designed to monitor the spatial temper-
ature distribution at up to 108 positions inside the reaction zone at steady state. It was
equipped with an external cooling jacket to assure that the limiting resistance for
radial heat transfer was located within the catalyst packing. While performing the
experiments, the technical challenge was the spatial detection of the temperature dis-
tribution in the fixed bed. By adjusting the benzene feed concentration and total vol-
ume flow, the location and extent of the arising temperature profiles could be varied.
Furthermore, identical operation conditions and overall heat production were neces-
sary to compare catalytic packings of different material and structural characteristics.

The effect of the specific surface area on the heat transport was studied by comparing
sponge packings with different pore densities (ppi numbers). The results showed no
significant effect on the temperature distribution inside the reaction zone for increased
gas-solid interface areas. Since the flow rates for all experiments were comparatively
low (Re < 100), a variation of the specific surface area had no effect on the convective
heat transport inside the packings.

Strong effects on the temperature distribution were found for sponge parameters,
which influence the conductive heat transport inside the solid network. These are the
porosity of the packings and the solid thermal conductivity of the catalyst supports.
Sponges with higher material content can enhance heat conduction because they ex-
hibit thicker struts. Hence, it was possible to reduce the temperature profiles for pack-
ings with lower porosities at identical heat of reaction released. In order to study the
influence of the solid thermal conductivity, sponge packings made of mullite (Ag = 4.4
W/(m-K)) and a-Al,O3 (As=25.9 W/(m-'K)) were compared at similar porosity. These
experiments revealed the strongest influence on the heat transfer in catalytic sponge
packings has the solid thermal conductivity. It was possible to significantly reduce the
spatial temperature distribution as well as the hot-spot temperatures by using a-Al,O3
instead of mullite. It is worth mentioning that the variation of the conductive parame-
ters affects not only the radial but also the axial heat transport.

Solid sponges exhibit a continuous solid structure. Accordingly, lower temperature
profiles were found for sponge packings as compared to packed beds of particles with
same specific surface area and solid thermal conductivity. This confirmed an im-
proved conductive heat transport and therewith better heat removal from the reaction
zone by using sponge catalysts. However, the temperature differences were less pro-
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nounced than expected due to different packing morphologies. This might be ex-
plained by an enhanced thermal conduction between the particles as a consequence of
the high nickel content in the outer shell of the spherical catalysts.

Heat transfer modeling of catalytic sponge packings

The aim of this work was the numerical description of the heat transport in catalytic
sponge packings based on the data obtained from the polytropic experiments. For this
purpose, a pseudo-homogeneous 2D reactor model was adapted to simulate axial and
radial temperatures as well as concentration profiles in the reaction zone. The pseudo-
homogeneous approach considers the solid and fluid as one continuous single phase
with effective properties. The heat transfer was described by lumped correlations
consisting of the effective two-phase thermal conductivity without forced convection
and a flow-dependent contribution. Furthermore, the kinetic model for benzene hy-
drogenation was implemented for a precise calculation of the reaction rate.

Similar results were achieved in the spatial temperature distributions for the experi-
mental and the simulated data. This confirmed a successful description of the heat
transfer inside catalytic sponge packings by using the 2D reactor model. Therefore, it
was important to consider the axial and radial heat transport individually. Two main
parameters were identified as determinant for the description of the heat transport: the
effective two-phase thermal conductivity without forced convection and the axial and
radial dispersion coefficients. The latter enable a precise description of the convective
contribution in the correlations for the effective two-phases thermal conductivity.
Based on the results of the 2D reactor model, specific values of the above mentioned
parameters were determined as a function of the packing material and porosity.

Simulation of catalytic sponge packings with high solid thermal conductivity

The experimental investigations revealed that the heat transfer in catalytic sponges is
primarily affected by heat conduction within the solid structure. Additional simula-
tions for packings composed of SiC and aluminum alloy were carried out to evaluate
the potential of support materials with higher solid thermal conductivity. The results
confirmed that it is possible to significantly reduce the temperature profiles in the
reaction zone by using ceramic and metallic materials with higher solid thermal con-
ductivity. In order to take full advantage of the material properties, an appropriate
solid content in the packings is essential. However, currently available metallic
sponge packings exhibit typically high porosities. To exploit the full potential of these
sponges as an alternative catalyst support for highly exo- and endothermic reactions, it
is necessary to optimize the fabrication process to produce sponge packings with
higher solid content.
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Project results and further investigations

The main achievement of this work was the development of heat transport correla-
tions, which are essential for the design of tubular reactors loaded with catalytic
sponges. In comparison to conventional packed beds of spherical shell-catalysts,
sponge packings demonstrated an improved temperature control in the reaction zone
at process-like conditions. Surprisingly, the results for packed beds of particles indi-
cate that the temperature distribution inside the reaction zone is considerably influ-
enced by heat conduction in the catalytic shell. In order to get a deeper insight, further
investigations on packed beds with coatings of different thermal conductivities are
required.

Until today, variations in the manufacturing process lead to deviations in the proper-
ties of solid sponges, such as porosity and solid thermal conductivity. This is one of
the limiting factors for the application of sponges as alternative catalyst supports.
Only if it is possible to assure consistent material properties, a reliable prediction of
the heat transfer properties of catalytic sponges is possible by using the developed
heat transport correlations. In this context, new technologies with minor fabrication
tolerances, like additive manufacturing or 3D-printing, are an interesting alternative.
In addition, this technique enables the creation of continuous solid structures with
novel morphologies that can be used as catalyst supports. Since it was shown that heat
conduction in the solid structure is dominant, these alternative structures might be
beneficial for the heat transfer in catalytic reactors. For this, it is important to ensure
an adequate solid content within the packings and to use materials with high solid
thermal conductivity. Moreover, further investigations on the gap-free loading of
alternative packings in tubular reactors are necessary for industrial application.
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11 Symbolverzeichnis

11.1 Lateinische Buchstaben

Symbol Einheit Bedeutung

a b, c m Porenlidnge

Aper mz/g (massenbezogene) spezifische Oberflache nach
Brunauer, Emmett und Teller

Awc m’/g spezifische Oberflache des Washcoats

Ap, Ac, An 1/bar Anpassungsterm fiir Benzol, Cyclohexan und
Wasserstoff

By Gew.-% Gewichtsbeladung metallisches Nickel in %

Cy mol/m’ Konzentration der Komponente 4

Cho Vol.-% Benzoleingangskonzentration

Cp Vol.-% Benzolkonzentration

Apcp kJ/(mol-K) Differenz der molaren Warmekapazititen
der Produkte und Reaktanden

Cof kJ/(kg-K) massenbezogene Wiarmekapazitit des Fluids

Co.f kJ/(mol-K) molare Warmekapazitét des Fluids

Cp,i kJ/(mol-K) molare Warmekapazitit der Komponente i

d. mm Zelldurchmesser

dy mm Fensterdurchmesser

dy, m hydraulischer Durchmesser

dp mm Kugel-/Partikeldurchmesser

dpore mm Porendurchmesser

dg mm Reaktorinnendurchmesser

dg mm Durchmesser Schwammkerze

drc mm Durchmesser Thermoelement

D (r) - Dampfungsfaktor

Dy m?/s effektiver axialer Dispersionskoeffizient der
Komponente i

Dyiywe g/g, - Massenverhéltnis Nickel zu Washcoat
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Lateinische Buchstaben

Drad,i (V)

E
E,
E

ﬁ,E than
ﬁ, n-Oktan

Su

F

FEthan
F;
ARG®

AgH
ApH®
H
HV
k

ki

ol
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2
m-/s

kJ/mol
kJ/mol

bar

J/mol

kJ/mol
kJ/mol
kJ/s

\Y%
mol/(kg-s)
1/s

mol/(kg-s)
1/s

effektiver radialer Dispersionskoeffizient der
Komponente i als f'(7)

Anzahl aller experimentellen Werte
Aktivierungsenergie der Reaktion

Aktivierungsenergien der Reaktion (i = Reak; an
der Katalysatoroberfldche), der Adsorption (i =
Ads) und Desorption (i = Des) sowie fiir die Ge-
samtreaktion (i = ges)

Korrekturfaktur der Komponente i beziiglich
Ethan

Korrekturfaktur der Komponente i beziiglich
n-Oktan

Faktor zur Berechnung der 2-Phasen
Ruhewérmeleitfahigkeit

mittlerer Fehler
Flache von Ethan im Chromatogramm
Flache der Komponente i im Chromatogramm

Anderung der Gibbs-Energie
bei Standardbedingungen

Rektionsenthalpie bei Reaktionsbedingungen
Reaktionsenthalpie bei Standardbedingungen
Enthalpiestrom

Beschleunigungsspannung (REM-Analysen)
Geschwindigkeitskoeffizient

Geschwindigkeitskoeffizienten der Reaktion (i =
Reak; an der Katalysatoroberfldche), der Adsorp-
tion (i = Ads) und Desorption (i = Des) sowie fiir
die Gesamtreaktion (i = ges)

Frequenzfaktor

Frequenzfaktoren der Reaktion (i = Reak; an der

Katalysatoroberfldache) sowie fiir die Adsorption
(i = Ads) und Desorption (i = Des)

Gleichgewichtskonstante (allgemein)

Gleichgewichtskonstante (bezogen auf Partial-
driicke), Einheit abhéngig von der Stochiometrie



Symbolverzeichnis

My;
MNi-Nitrat
M;, M;
np

Arig

mm

mm

mm

aQ

g
g
g
g

kg
Ma.-%

g/mol
g/mol
kg/mol
mol
mol/min
mol/min
mol/min
mol/min
bar

bar

bar

bar

axialer Dispersionskoeffizient

radialer Dispersionskoeffizient

axialer (Massen-) Dispersionskoeffizient
Permeabilititskoeffizient (viskoser Anteil)
Permeabilititskoeffizient (Tragheitsanteil)
Steigungsparameter

Steglidnge

Reaktorldnge

Lange einer Schwammkerze

Gesamtldnge des Reaktors

Gesamtmasse Trager, Washcoat und
Nickelbeschichtung

Masse metallisches Nickel

Masse unbeschichteter Triger

Gesamtmasse Trager und Washcoat

Masse Washcoat

Masse an Aktivkomponente pro Schwammbkerze

Faktor zur Anpassung der Masse an
Aktivkomponente im Reaktor

molare Masse Nickel

molare Masse Nickelnitrat, Ni(NOs), - 2 H,O
molare Massen der Komponenten i, j
Stoffmenge Benzol

integral umgesetzter Stoffmengenstrom Benzol
Stoffmengenstrom Benzol
Stoffmengenstrom Cyclohexan
Stoffmengenstrom der Komponente i

Druck

Partialdruck Benzol am Reaktoreingang
Partialdruck Benzol

Partialdruck Cyclohexan
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Lateinische Buchstaben

Pu
Pifit
Piexp
Pr
Po
Qr

QWand

rp
re

rg

R
RMRn-Oktan,Ethan
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bar

bar

bar

bar

bar

W und kW
W und kW
W und kW
mol/(kg-s)

mol/(kg-s)
mol/(kg-s)
mol/(kg-s)

mol/(m™:s)

m

J/(mol-K)

pum

m?*/m
m’/g
mm
min

°Cund K

°C
°C

Partialdruck Wasserstoff

berechnete (modellierte) Partialdriicke
experimentelle Partialdriicke

Reaktordruck

Referenzdruck

(integral) freigesetzter Reaktionswérmestrom
tiber die Reaktorwand abgegebener Warmestrom
Wirmestrom

massebezogene Reaktionsgeschwindigkeit von
Benzol

massebezogene Reaktionsgeschwindigkeit von
Cyclohexan

massebezogene Reaktionsgeschwindigkeit von
Wasserstoff

massebezogene Reaktionsgeschwindigkeit der
Komponente i

Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente P

Laufvariable fiir die Reaktorsimulation in radiale
Richtung

ideale Gaskonstante

realtiv molar response Faktor
von n-Oktan beziiglich Ethan

Schichtdicke Washcoat

Reaktorselektivitit zu Cyclohexan
bezogen auf Benzol

volumenspezifische Oberfldche
massenspezifische Oberflache
Stegdurchmesser
Retentionszeit

Temperatur

Eintrittstemperatur

Temperatur am Hot-Spot

Temperaturdifferenz am Hot-Spot
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ug (1)

Uom

Xp

X X

Yo

VB0

Vi

Yig, Yic, Yig

YQ,B’ YZ,C) Y2,H

1/min
cm’

3 3
cm” und m

ml/min
ml/min

ml/min

1/bar

K

mittlere Betttemperatur

Temperatur bei Normbedingungen
Reaktortemperatur

Siedetemperatur

Temperatur an der Innenseite der Reaktorwand
Leerrohrgeschwindigkeit

gemittelte Leerrohrgeschwindigkeit
Leerrohrgeschwindigkeit am Eintritt als f'(7)

Leerrohrgeschwindigkeit an der
Reaktormittelachse

Rotationsgeschwindigkeit
Volumen

duBeres, geometrisches Volumen
einer Schwammprobe/-Kerze

Volumenstrom

Eingangsvolumenstrom

Volumenstrom bei Normbedingungen
Umsatz

Benzolumsatz

Stoffmengenanteil der Komponenten i, j
Massenanteil am Reaktoreingang
Massenanteil Benzol am Reaktoreingang
Massenanteil der Komponente i

Modellparameter 1 fiir Benzol, Cyclohexan und
Wasserstoff

Modellparameter 2 fiir Benzol, Cyclohexan und
Wasserstoff

Laufvariable fiir die Reaktorsimulation in axiale
Richtung

Zielfunktion
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Griechische Buchstaben

11.2 Griechische Buchstaben

Symbol Einheit Bedeutung

a W/(m*K) Wiérmeiibergangskoeffizient

Obed,i m?/s effektiver Diffusionskoeffizient der
Komponente i im Bett

Ocffii m?/s effektiver Diffusionskoeffizient der
Komponente i

Oif m*/s binérer Diffusionskoeffizient (nach Fuller)

£ - Porositét

s - relative Volumenénderung

& - hydrodynamische Porositét der Packung

& - Nennporositit (Herstellerangabe)

& - totale Porositit des Schwamms

Ny Pas dynamische Viskositét des Fluids

Nefr Pa-s effektive dynamische Viskositdt in der
Randschicht

ni N Pas dynamische Reinstoff-Viskositdten der
Komponenten i, j

Tmod kg-s/m3 modifizierte Verweilzeit

0 ° Beugungswinkel

As W/(m-K) Feststoffwérmeleitfahigkeit

Ag W/(m-K) Fluidwarmeleitfahigkeit

Ai W/(m-K) Fluidwarmeleitfahigkeit der Komponente i

Aapno W/(m-K) 2-Phasen Ruhewirmeleitfahigkeit

A2phax W/(m-K) effektive axiale 2-Phasen Warmeleitfahigkeit

A2Phrad W/(m-K) effektive radiale 2-Phasen Warmeleitfahigkeit

A2Ph,eff W/(m-K) effektive 2-Phasen Warmeleitfahigkeit

Aeff0 W/(m-K) effektive Warmeleitfiahigkeit ohne Durchstro-
mung

Av; - Anderung der stdchiometrischen Koeffizienten
der Komponenten i, -

or kg/m’ Fluiddichte
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Pwc
Psp
PBD

Lasp

g/em’
g/em’

g/em’

g/em’

Dichte Washcoat
Scheindichte der Schwammprobe

bulk density,
MessgroBe der Quecksilberporosimetrie

apparent skeletal density,
MessgroBe der Quecksilberporosimetrie

11.3 Dimensionslose Kennzahlen

Symbol Einheit Bedeutung

Bo - Bodenstein-Zahl

Nu - Nusselt-Zahl

Pe - Péclet-Zahl

Pe, - molekulare Péclet-Zahl
Pr - Prantl-Zahl

Re - Reynolds-Zahl

Sh - Sherwood-Zahl

Sc - Schmidt-Zahl

11.4 Indizes und Abkiirzungen

Index Bedeutung

aus am Reaktorausgang bzw. austretend
Ads adsorbiert

ein, 0 am Reaktoreingang bzw. eintretend
exp experimentell

GGW Gleichgewicht

Max Maximalwert

Reak Reaktion

sim simuliert
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Indizes und Abkiirzungen

Abkiirzung Bedeutung

BET Methode nach Brunauer, Emmett und Teller
BSE Back Scattered Electrons (Detektor)
CFD Computational Fluid Dynamics

CSTR Continously Stirred Tank Reactor

CT Computertomographie

EDX Energiedispersive Rontgenspektroskopie
FID Flammenionisationsdetektor

GC Gaschromatograph

IR Infrarot

KE Katalysatorentwicklung

KNV katalytischer Nachverbrenner

KB Kugelbatch

MEFC Massendurchflussregler

MRI Magnetic Resonance Imaging

ppi pores per (linear) inch

PDF Power Diffraction Files

PFR Plug Flow Reactor

REM Rasterelektronenmikroskopie

Reg. Regeneration

syn. Luft synthetische Luft

TG Thermogravimetrie

TGA Thermogravimetrische Analyse

TR Temperatur im inneren des Reaktors
™ Temperatur in der Reaktorwand

TC Thermocouple (Thermoelement)

TPR temperaturprogrammierte Reduktion
TPO temperaturprogrammierte Oxidation
XRD Rontgendiffraktion (Analysenmethode)
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12 Anhang

12.1 Angaben zu den Versuchsanlagen

12.1.1 Versuchsanlage mit Berty-Reaktor
Reaktoreinheit und katalytischer Nachverbrenner

Tabelle 12.1: Zusatzangaben einzelner Anlagenkomponenten.

Berty-Reaktor Katalytischer Nachverbrenner
Reaktorvolumen 120 ml Katalysator 0,25 Gew.-% Pt auf
Vol. Katalysatorkorb 20 ml ¥-ALLO; (dp = 6 mm)
max. Betriebstemperatur 450 °C Katalysatormasse 1,5 kg

max. Betriebsdruck 50 bar Betriebstemperatur 425 °C
Reduktionsprogramm

Im Verlauf der Katalysatorentwicklung war es notwendig die in sifu Aktivierungsme-
thode zu verdndern. Abbildung 12.1 fasst beide Reduktionssequenzen zusammen.

A
Auf- Halte- Ab- Halte- Auf- Halte- Ab- Halte-
heizen phase kiihlen ~ phase heizen phase kiihlen = phase
| | | 400 °C 4 | \ |
| | | | |
385 °C ‘ | ! | Tr= \ |
! Ta= | ! | 365°C ! |
\ 350 °C I | I I |
| | | | | |
184 °C - | | | 184 °C | 12 Kimin \
5 | Vn=300 mi/min | = 5 | Vn= 120 mi/min (Hz) | | Tr=
Tl> ‘é‘ I (10 Vol.-% Hz in Np) | | 170 °C o ‘é | pr = 2 bar | | 170 °C
e : .
= o [ I [ = o | \ |
| | | | | |
25 °C A \ | | 25 °C | | |
\ | I (A) | \ I (B)
180 | 300 | 100 | 125 | 180 | 108
Zeit (min) Zeit (min)

Abbildung 12.1: Reduktionsprogramm fiir die in situ Aktivierung im Berty-Reaktor.
(A) Abfolge vor der Weiterentwicklung; (B) endgiiltige Reduktionsmethodik.

Uberpriifung des Reaktorverhaltens und der Kohlenstoffbilanz
Zur Bestimmung der Reaktionskinetik der Benzolhydrierung wurde der Berty-Reaktor
als kontinuierlich betriebener, ideal riickvermischter Riihrkessel bilanziert (vgl. Kapi-

tel 3.4). Um diese Annahme zu iiberpriifen, wurden in Vorgédngerarbeiten Untersu-
chungen zur Verweilzeitverteilung mithilfe von Tracer-Experimenten durchgefiihrt
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[139]. Dazu wurde der Reaktor zundchst mit Stickstoff durchstrémt und zu einem
definierten Zeitpunkt (¢ = 0) die Eduktdosierung auf CO, umgestellt. Die Systemant-
wort wurde durch das Messen der CO,-Konzentration am Reaktorausgang ermittelt.
Durch Vergleich der experimentellen Ergebnisse mit dem theoretischen Verweilzeit-
verhalten eines ideal riickvermischten Riihrkessels war es moglich, die Idealitét des
Berty-Reaktors zu iiberpriifen. Die Versuche ergaben, dass fiir eine Reaktortemperatur
von 350 °C und einem Druck von 10 bar bereits bei einer Rotordrehzahl von
2500 min™' eine ideale Riickvermischung im Reaktionsraum sichergestellt ist. Zustz-
lich wurde fiir die vorliegende Arbeit der Einfluss der Rotordrehzahl auf das Umsatz-
verhalten bei der Benzolhydrierung untersucht. Wie anhand Abbildung 12.2 (A) zu
erkennen ist, kam es ab einer Rotordrehzahl von 2500 min™ zu keiner weiteren Steige-
rung des Benzolumsatzes. Folglich konnte fiir die kinetischen Untersuchungen zur
Benzolhydrierung, die durchweg bei einer Roterdrehzahl von 2800 — 3000 min™
durchgefiihrt wurden, von einer idealen Riickvermischung im Reaktionsraum ausge-
gangen werden.

Die Ergebnisse zur Uberpriifung des Reaktorverhaltens ohne Reaktion sind in Abbil-
dung 12.2 (B) dargestellt. Grundsétzlich war eine pulsationsfreie, stationidre Verdamp-
fung des Benzols moglich. Nach dem Umschalten vom Bypass- in den Reaktorbetrieb
ist kein Riickgang des Stoffmengenstromes an Benzol bzw. Einbruch des CO,-Signals
(nach dem KNV) zu erkennen. Weiterhin ergaben die Analysen der Gaszusammenset-
zung am Reaktoraustritt, dass keine Produkte im Reaktor gebildet wurden. Somit
konnte eine Blindaktivitit des Reaktors bzw. eine Auskondensation von Benzol im
Bereich der Rotorkiihlung ausgeschlossen werden.

1,0 = 1,0 2,0
L (A) £ i (B) |
081 TE> 0,8 1 Bypass :Reaktor 116 S
* * 4 O
. f 3 oo.ooooof,oooooooooo ] E
—_ |
-~ 0,61 . Betriebsbereich: Q06 I~ - " 412 ¢
~ 2800 - 3000 min™* S SRR Wi o
s o -mm‘ww: [ ‘ ] \m‘\ 1 =
] . | ' v 1 s
g 04+ Eo04—+ . 08 €
) = ! N
L ) { f=
. c o
02+ 02+ : 104 X
S o
£ (&
0,04 : I : I : ‘s 0,04 I I I I i I 0,0
0 1000 2000 3000 o 0 40 80 120 160 200 240 280

Rotordrehzahl (min™) Zeit (min)

Abbildung 12.2: Uberpriifung des Berty-Reaktors: (A) Einfluss der Rotordrehzahl auf den
Umsatz, tmoq = 18,1 kg's/m’, cz9 =5 Vol.-% pr = 4 bar; (B) Blindversuch ohne Katalysator,
Vy = 160 ml/min; ¢z = 10 Vol.-%, pg = 6 bar.
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12.1.2 Versuchsanlage mit polytropem Reaktor

Reaktoreinheit

Abbildung 12.3: Polytroper Reaktor: (A) 3D-Schnittzeichnung, Darstellung der radial beweg-
lichen Thermoelemente; (B) Abbildung mit Isolation, Heizmanschetten am Vor- und Nach-
lauf sowie Anschlussleitungen des Wérmetrédgers; (C) ohne Isolation mit Thermoelementen
zur Messung der Wand- und Reaktorinnentemperatur.

Anordnung der Schwammbkerzen im polytropen Reaktor

Abbildung 12.4: a-Al,O3-Schwammpackung (20 ppi, &, = 0,80) bestehend aus 3 Schwamm-
kerzen mit Ein- und Auslaufzone. Trager mit Nickelnitrat beschichtet (vor Kalzinierung).
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Durchfiihrung der Regeneration

Die fiir die Regenerationssequenz verwendeten Betriebsbedingungen werden in Ab-
bildung 12.5 zusammengefasst. Bevor diese automatisiert iiber Nacht durchgefiihrt
werden konnte, musste die Reaktoreinheit wie folgt umgertistet werden:

Vorbereitung der Reaktoreinheit

Entfernen aller Thermoelemente und Teflondichtungen vom Reaktor

Setzten der Platzhalter und Blindstopfen fiir die Thermoelemente und VerschlieBen der
Reaktoreinheit, anschlieBender Drucktest

Entleeren des Silikondls und Spiilen des Reaktormantels (Essigsdureethylester)

Test und Aktivierung der elektrischen Beheizung am Reaktormantel
Programmierung und Start der automatisierten Regeneration (iiber Nacht)

Vorbereitungen fiir den Messbetrieb

Deaktivierung der el. Mantelheizung und Entfernen der Platzhalter und Blindstopfen
Bestiicken des Reaktors mit Thermoelementen mit Teflondichtungen
Drucktest der Reaktoreinheit, anschlieBend Aufpriagen des Reaktordrucks mit N,

Anschluss der Leitungen des Warmetrdgerols und Autheizen auf Betriebstemperatur
Start der Versuchsreihen

370 °C H ' ' : ' '
Tr= | |
365 °C | |
| |
| |
I |
|
|
|
|

A

TR = |
365 °C |
|
|

(-

Mantel-
temperatur

|
|
|
|
VN=400ml/ | Vy=500 | Vn=1200ml | V=500
min (Oz) | ml/min (Nz) | min (Hz) | mi/min (Np)
pr = 2 bar | Pr=2bar | pr = 2 bar | Pr=2bar
l | |
80 °C - : | : : \
s | | | |
25 °C — | | | |
180 210 | 97 | 180 |
Zeit (min)

Abbildung 12.5: In situ Regenerationssequenz fiir den polytropen Reaktor.

12.1.3 Gerite und Methoden der Gasdosierung und —Analyse
GC-Analyse

Die quantitative Analyse der organischen Bestandteile des Edukt- und Produkt-
gasstroms erfolgte mithilfe eines Gaschromatographen (GC) der von beiden Ver-
suchsanlagen angesteuert werden konnte. Dies hatte den Vorteil, dass es zu keinen
Abweichungen innerhalb der Messergebnisse aufgrund unterschiedlicher Analysenge-
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rite kommen konnte. In Tabelle 12.2 sind die Spezifikationen des GCs sowie die
verwendete Analysenmethode zusammengefasst. Zu Beginn einer Messung wird
mithilfe einer Ventilbox die gewiinschte Versuchsanlage angewihlt und die nachge-
schaltete Probenschleife (6-Port Ventil) mit dem Gemisch aus Gasprobe und internem
Standard (Ethan) durchstromt. Anschliefend wird das Probenvolumen mit Helium in
den Injektor geleitet und auf die Trennsdule gegeben. Durch unterschiedlich starke
Wechselwirkung der Gaskomponenten mit dem Sdulenmaterial wird die Probe in ihre
Bestandteile aufgetrennt. Diese erreichen zu spezifischen Retentionszeiten (#z) den
Flammenionisationsdetektor (FID) und werden in einem Gemisch aus Wasserstoff
und synthetischer Luft verbrannt und detektiert. Aus dem fiir jede Analyse erhaltenen
Chromatogramm konnen die Stoffmengenstrome in der jeweiligen Versuchsanlage
berechnet werden (s. folgender Abschnitt).

Tabelle 12.2: Spezifikationen zum Gaschromatographen und der Analysenmethode.

Typ Agilent, 6890N Triagergas Helium
Trennsédule HP Plot/Q, Detektorgase syn. Luft,

30m x 320 pm x 20 pm 450 ml/min
Detektor FID H,, 40 ml/min
Temperatur Detektor 250 °C He (Makeup), 45 ml/min
Temperatur Injektor 250 °C Trennmethode (Gesamtdauer 13,5 min)
Splittverhéltnis 1:40 Starttemperatur 120 °C
Saulenvordruck 0,52 bar Heizrate 60 K/min auf 230 °C
Sadulenfluss 1 ml/min Haltezeit 7,2 min

GC-Kalibrierung und Berechnung der Stoffmengenstrome

Die fiir die Berechnung der Stoffmengenstrome notwendigen Korrekturfaktoren sowie
Retentionszeiten wurden experimentell ermittelt. Dazu wurden Kalibrierlosungen mit
definierten Mengen an Benzol bzw. Cyclohexan und n-Oktan als fliissiger Zwischen-
standard sowie Aceton als Losungsmittel hergestellt und in den GC-Injektor einge-
spritzt und analysiert. Aus der Auftragung der Peakflachenverhiltnisse Substanz i/n-
Oktan iiber dem Stoffmengenverhéltnis Substanz i/n-Oktan konnten die Korrekturfak-
toren f;, okan Destimmt werden. Diese entsprechen der Steigung der Ausgleichsgera-
den. Die Umrechnung der Korrekturfaktoren fiir den Zwischenstandard auf den im
Versuchsbetrieb verwendeten GC-Standard Ethan erfolgte nach Ackmann [152] unter
Verwendung des RMR-Faktors (relativ molar response). Dieser ergibt sich fiir die
verwendeten Substanzen zu RMR,, okt Ethan = 4,21 und wird wie folgt verrechnet:

ﬁ,Ethan zﬁ,n-Oktan' RMRn-Oktan,Ethan ( 12.1 )

Tabelle 12.3: Korrekturfaktoren und Retentionszeiten.

Substanz (7) Korrekturfaktor (f; gman, -) Retentionszeit (#z, min)
Ethan 1 3,7 min
Benzol 3,24 7,9 min
Cyclohexan 3,11 8,2 min
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Aus den Peakflichen fiir die Komponenten F; und des Standards Fgy,,, berechnet aus
den Chromatogrammen der GC-Analysen, konnen unter Verwendung des bekannten
Stoffmengenstroms 7iz.y,, die unbekannten Stoffmengenstrome in den Versuchsanla-
gen wie folgt berechnet werden:

_ FiNEthan (122)

i =
FEthan'fi,Ethan

Kalibrierung der Massendurchflussregler

Alle Massendurchflussregler (MFC) wurden mithilfe eines Seifenblasen Durchfluss-
messers (Fa. Gilian, Gilibrator 2) kalibriert, mit dem es mdglich ist, Gasvolumenstro-
me exakt zu bestimmen. Dazu wurden die MFCs bei definierten Fordermengen (zwi-
schen 0 und 100 % Offnung) betrieben und der Gasstrom gemessen. Aus der Auftra-
gung der prozentualen Offnung des MFCs iiber dem Normvolumenstrom kann eine
Kalibriergerade zur spéteren Berechnung der Gasfordermenge bestimmt werden.

Kalibrierung der CO,-Gasanalysatoren

Die CO,-Gasanalysatoren beider Versuchsanlagen wurden mithilfe von zertifizierten
Priifgasen kalibriert. Dazu wurden Gasgemische unterschiedlicher CO,-Konzentration
durch die Analysenkammer geleitet und der CO,-Anteil bestimmt. Bei Abweichungen
der Messwerte wurden die Analysengerdte durch Anpassung an den Sollwert des
Priifgases nachjustiert.

12.1.4 Spezifikationen der Einsatzstoffe

Tabelle 12.4: Spezifikation der eingesetzten Gase und Chemikalien. Hersteller: Air Liquide.

Versuchsanlagen Gaschromatograph (H, siehe linke Spalte)
Gas Spezifikation Gas Spezifikation
H, 5.0 He 4.6
N» 5.0 Synthetische Luft 5.0
(201 % Vol.-% Oy)
0O, 3.5 20 Vol.-% Ethan in N, Ethan 2.5; N, 5.0

(GC Standard 1)

(20,29 +0,41 Vol.-%)

Druckluft (Hausnetz)

0l- und wasserfrei

Ethan (GC Standard 2)

2.5

Analysengerdte Chemikalien (Edukte und zur GC-Kalibrierung)
Gas Spezifikation Substanz Reinheit
5Vol.-% O, in N, 0,5.0 ; N, 5.0 (Og: Benzol (VWR GmbH, >99.7 %
5+0,1 % Vol.-%) Prolabo)
5Vol.-% H, in Ar H,5.0 ; N»5.0 (Hy: Cyclohexan (VWR >99.5 %
5,05 +£0,1 % Vol.-%) | GmbH, Prolabo)
Aceton (Roth GmbH) >99,5%
n-Oktan >99 %
(Merck KGaA)
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12.2 Detailinformationen zu den
Charakterisierungsmethoden

Tieftemperatur-Stickstoff-Sorption

Zur Bestimmung der spezifischen Oberfliche der eingesetzten Katalysatortrager wur-
den Adsorptions- und Desorptionsisothermen von Stickstoff bei 77 K aufgenommen
und mittels BET-Methode ausgewertet. Um zuvor physisorbierte Molekiile von der
Trégeroberfldche zu entfernen, wurden die Proben bei 350 °C fiir 9 Stunden im Vaku-
um (p = 27 mbar) ausgeheizt. Da die spezifische Oberfliche der Schwammtrdger im
Vergleich zu iiblichen Trigermaterialen gering ist, war es erforderlich, moglichst
groBe Probenmengen zu analysieren, um verldssliche Messergebnisse zu erhalten.
Dies machte ein grobes ZerstoBBen der Schwammtriger im Vorfeld notwendig. Der
daraus resultierende Oberflichenzuwachs ist im Verhéltnis zur spezifischen Oberfla-
che der Tréager vernachlissigbar.

Rasterelektronenmikroskopie (REM) und
Energiedispersive Rontgenspektroskopie (EDX)

Vor Beginn der Analysen am Rasterelektronenmikroskop ist es notwendig, die zu
untersuchende Probenoberfliche mit einer leitfihigen Beschichtung zu versehen.
Hierfiir wurde Platin mittels Kathodenzerstdubung aufgebracht. Um fiir die Aufnah-
men eine reprasentative Auswahl zu gewéhrleisten, wurden fiir jede Probe an mehre-
ren Positionen REM-Bilder angefertigt. Hierfliir wurde einerseits ein BSE-Detektor
(back scattered electrons) eingesetzt, mit dem es mdoglich ist, Unterschiede in der
Elementarzusammensetzung an der Probenoberfliche als Kontrast darzustellen. Ato-
me mit hoherer Ordnungszahl (im vorliegenden Fall Nickel) erscheinen dabei heller.
Andererseits wurde ein SE-Detektor (secondary electrons) verwendet, der eine top-
graphische Darstellung liefert und ein wesentlich hoheres Auflosungsvermogen hat.
Mithilfe der EDX-Analyse wurde die Elementzusammensetzung an spezifischen Posi-
tionen auf der Probenoberfliche untersucht. Die in Kapitel 4.4.3 und 12.5.4 gezeigten
Linescans werden aus mehreren einzelnen EDX-Spektren (abhidngig von der zu unter-
suchenden Distanz, zwischen 20 und 60 Analysen) entlang eines definierten Vektors
aufgebaut. Zusitzlich wurden in einem weiteren Rasterelektronenmikroskop (Fa. FEI,
Quanta 650 FEG) Aufnahmen von der Katalysatoroberfliche angefertigt. Dieses war
ebenfalls mit einem EDX-System (Bruker, QUANTAX) ausgestattet. Die Ergebnisse
sind im Kapitel 12.5.4 gezeigt.

Die in Kapitel 4.4.3 und im Anhang 12.5.4 gezeigten Schliffpraparate wurden mit
folgendem Verfahren am Institut fiir Angewandte Materialien, Abteilung Werk-
stoffkunde (IAM-WK, KIT), hergestellt:
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Einbettmittel: Kalteinbettsystem SpeciFix, Fa. Struers

Grobes Aufschleifen (mit Wasser):

- SiC-Schleifpapier: Kérnung P320, Fa. Biihler
- Schleifsystem: MD Piano 220 und 600, Fa. Struers

Priparation (in Diamantsuspension):

- Schleifsystem: MD Largo/Allegro plus 9, Fa. Struers
- Schleifsystem: MD DAC plus 3y, Fa. Struers

Thermogravimetrische Analyse (TGA)

Die Thermogravimetrie (Analysengerdt: Netzsch, STA 409) ermdglicht es, mithilfe
einer Mikrowaage die Massednderung einer Probe in Abhdngigkeit der Temperatur
und Zeit zu erfassen. Hierdurch kdnnen Umwandlungsprozesse untersucht werden,
die aufgrund thermischer Behandlung wéhrend der Katalysatorpréparation stattfinden.
Auf diese Weise konnten die notwendigen Trocknungs- und Kalzinierungstemperatu-
ren fiir die Herstellung der Washcoat- und Nickelbeschichtung festgelegt werden.

Analysenbedingungen:
Einwaage: 220 - 235 mg
Gasstrom: 16 ml/min synthetische Luft

Temperaturverlauf: Autheizen mit 2 K/min bis 550 °C, Haltezeit: 300 min;
anschlieBendes Abkiihlen auf Umgebungsbedingungen

Messbereich: + 12,5 mg

Temperaturprogrammierte Oxidation und Reduktion (TPO und TPR)

Aufgrund des geringen Innendurchmessers des Quarzglasreaktors (dz = 11 mm) war
es flir die temperaturprogrammierten Analysen notwendig, die Schwammproben grob
zu zerstofen, bevor sie eingewogen werden konnten. Weiterhin mussten die Massen-
zahlen der zu untersuchenden Gaskomponenten fiir das Quadrupol Massenspektrome-
ter festgelegt werden. Die Analysenbedingungen der automatisiert ablaufenden Mess-
routinen waren wie folgt:

Analysenbedingungen TPO (frischer Katalysator):

Einwaage: 1,0-20¢g
Spiilen: 25 ml/min fiir 20 min mit He bei Raumtemperatur
Oxidation: 25 ml/min mit 5 Vol.-% O, in N,

Temperaturverlauf: Aufheizen mit 2 K/min bis 350 °C, Haltezeit: 60 min, weiteres Auf-
heizen mit 2 K/min bis 500 °C, Haltezeit: 60 min; anschlieendes
Abkiihlen auf Umgebungsbedingungen
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Auswertung: Signalverldufe der Massenzahlen 16 (O,), 17 (H,0), 18 (H20),
30 (NO), 44 (CO»), 46 (NO»)

Analysenbedingungen TPO (verbrauchter Katalysator):

Einwaage: ca. 1,0 g
Spiilen: 25 ml/min fiir 25 min mit He bei Raumtemperatur
Oxidation: 10 ml/min mit reinem O,

Temperaturverlauf: Autheizen mit 5 K/min bis 600 °C, Haltezeit: 120 min;
anschlieBendes Abkiihlen auf Umgebungsbedingungen

Auswertung: Signalverldufe der Massenzahlen 17 (H,0), 18 (H,0), 44 (CO,)

Analysenbedingungen TPR (frischer Katalysator):

Einwaage: 1,0-20¢g
Spiilen: 25 ml/min bei 120 °C zur Entfernung von adsorbiertem H,O
Reduktion: 25 ml/min mit 5 Vol.-% H, in Ar

Temperaturverlauf: Aufheizen mit 2 K/min bis 350 °C, Haltezeit: 300 min, weiteres
Autheizen mit 2 K/min bis 500 °C, Haltezeit: 60 min; anschlielendes
Abkiihlen auf Umgebungsbedingungen

Auswertung: Signalverldufe der Massenzahlen 2 (H,), 17 (H,0), 18 (H,0)

Analysenbedingungen TPR (verbrauchter Katalysator):

Einwaage: ca. 1,0 g
Spiilen: 25 ml/min fiir 25 min mit He bei Raumtemperatur
Reduktion: 10 ml/min mit reinem H,

Temperaturverlauf: Autheizen mit 5 K/min bis 750 °C, Haltezeit: 120 min,
anschlieBendes Abkiihlen auf Umgebungsbedingungen

Auswertung: Signalverldufe der Massenzahlen 2 (H,), 17 (H,0), 18 (H,0)

Quecksilberporosimetrie

Zur Bestimmung der Porositit der eingesetzten Schwammtriger wurden Messungen
mittels Quecksilberporosimetrie durchgefiihrt. Bei dieser Analysenmethode werden
die nicht benetzenden Eigenschaften des Quecksilbers zur Charakterisierung der poro-
sen Struktur genutzt. Erst durch das Aufpragen hoher Driicke ist es mdglich, Queck-
silber in das Porensystem der Probe zu pressen. Aus dem Zusammenhang des ange-
legten Drucks und der intrudierten Menge an Quecksilber konnen die Porenradienver-
teilung und die Porositdt berechnet werden. Zur Bestimmung der hydrodynamischen
Porositit g, sowie der totalen Porositdt ¢ wurden folgende Gleichungen verwendet:
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psp =77 (12.3)
_ Psp

ep=1- oon (12.4)

g =1—L52 (12.5)

pPAsSD
mit: mr Masse des Schwammtrigers, g

Vs duBeres, geometrisches Volumen der Schwammprobe, cm’

PSD Scheindichte der Schwammprobe, g/cm’

PBD bulk density, g/cm’

Entspricht der Dichte der Schwammstege. Hierbei wird die Tragermasse

auf das Volumen der Stege bezogen, die noch nicht mit Quecksilber ge-
fiillt sind.

PASD aparent skeletal density, g/cm’

Entspricht der Feststoffdichte. Hierbei wird die Tragermasse auf das Vo-
lumen der Keramik bezogen. Alle zugénglichen Poren und Hohlrdume
sind dabei mit Quecksilber gefiillt.

Pyknometrie

Die He-Pyknometrie (Analysengerit: Micromeritics, AccuPyc 1330) diente der Dich-
tebestimmung des fiir die porése Deckschicht verwendete y-Al,O;. Dafiir wurde das
eingesetzte Bohmit zunichst durch Kalzinieren in y-Al,O3; Pulver iiberfiihrt. Durch
den Einsatz von Helium als Verdringungsmedium konnen bei der Pyknometrie auch
hochpordse Materialien analysiert werden.

Rontgendiffraktometrie XRD

Die Untersuchungen mittels Rontengediffraktometrie wurden im Reflexionsmodus
unter Verwendung einer Cu-Ko Rontgenquelle durchgefiihrt. Dabei betrug die Be-
schleunigungsspannung 45 kV, der Réhrenstrom 0,650 mA. Jedes Diffraktogramm
wurde bei einem Einfallswinkel von 6, = 6, = 12° begonnen und setzt sich aus 4 Fra-
mes 4 260 = 23° zusammen. Die Messzeit fiir jeden Frame betrug 180 s. Die verwende-
ten Referenzpattern wurden der Datenbank des International Center for Diffraction
Data (ICDD) entnommen und sind in Tabelle 12.5 zusammengefasst.

Tabelle 12.5: Liste der Powder Diffraction Files (PDF).

Verbindung Kennung Referenzpattern
Mullit 01-079-1456
a-ALO; 01-070-5679
y-ALO; 00-050-0741
NiO 03-065-6920
Ni,O3 00-014-0481
NiAL Oy 00-010-0339
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12.3 Zusatzinformationen zur Katalysatorbeschichtung

12.3.1 Abbildungen unbeschichteter Schwammtrager

In Abbildung 12.6 sind die eingesetzten Schwammtriger mit variierender ppi-Zahl

und unterschiedlichem Material mit einer Nennporositédt von ¢, = 0,80 abgebildet. Auf

die Darstellung der Tragerstrukturen hoherer Porositét wurde verzichtet, da die Unter-
schiede in Abbildungen nicht erkennbar sind.

Abbildung 12.6: Eingesetzte Schwammtriger vor der Katalysatorbeschichtung (&, = 0,80).

Mullit: (A) 10 ppi (B) 20 ppi (C) 30 (ppi); a-Al,O3: (D) 10 ppi (E) 20 ppi.

12.3.2 Angaben zum Beschichtungsvorgang

In Tabelle 12.6 sind die wihrend der Katalysatorpraparation durchlaufenen Préparati-
onsschritte detailliert zusammengefasst.

Tabelle 12.6: Zusatzangaben zur Katalysatorpréparation.

Priparationsschritt | Vorgang Detailangaben / Hilfsmittel
Formgebung Rundschleifen der Schwammkerzen
Einbringung radialer Bohrungen — Fiir die Thermoelemente
und Nuten — Ultraschallbad (Aceton/H,0)
2 x Reinigen — Trockenschrank
Trocknen (12 h)
Washcoat- Tranken (30 min) — wiss. Bohmit-Sol (10 — 30 Gew.-%)
Beschichtung Entfernen des iiberschiissigen Sols — definierter Stickstoffstrom
Trocknen (2 h) — Gebldse mit kalter Luft

Kalzinierung (3 h bei 550 °C)

— Heizrate: 3 °C/min

Imprignierung der
Aktivkomponente

Einlegen in Vorlaufer-Losung (20 h)
Entfernen der iiberschiissigen Losung
Trocknen (30 min)

Trocknen (150 h)

1- und 2-fache Kalzinierung (3 h)

— Ni(NOs), - 6 H,O (0,5 — 2 molar)
— definierter Stickstoffstrom

— Geblédse mit kalter Luft

— Trockenschrank

— Heizrate: 3 °C/min
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Anmerkungen

Vorbereitung der Schwammproben

Die Formgebung der Schwammkerze sowie das Friasen der Nuten erfolgte mithilfe einer
Trennschleifmaschine mit Diamantsidgeblatt (Fa. Arnold)

Um eine moglichst exakte Passung der zylindrischen Trager zu gewihrleisten, wurde das
AuBenmall der Schwammkerzen wéhrend des Schleifvorgangs mehrfach mit dem Innen-
durchmesser des Reaktionsrohres abgeglichen

Das Bohren der radialen Locher erfolgte mithilfe einer Glasbohrmaschine mit Diamant-
bohrkopf (Fa. Effgen, @ = 1,8 mm)

Washcoat-Beschichtung

Die Partikelsuspensionen wurden nach Herstellungsvorschrift angesetzt

Um Verédnderungen der Viskositdt durch zu lange Standzeiten zu vermeiden, wurde fiir
jeden Beschichtungsgang eine neues Sol verwendet

Nach Riihren des Sols fiir 30 min wurde der pH-Bereich iiberpriift (pH =3 — 4)

Kugelbeschichtung

Zur Herstellung der Kugelkatalysatoren wurde je eine Anzahl an Kugeltriger, deren
geometrische Oberfliche in Summe der einer Schwammkerze entsprach, gemeinsam be-
schichtet

Auf diese Weise war ein Vergleich der Beschichtungsmenge zu Schwammtrigern mog-
lich; folglich waren fiir eine Katalysatorpackung 3 Kugelbatches (KB) notwendig

Das Anitzen der Trdgeroberfliche mit Konigswasser erfolgte bei 80 °C mit einer Ein-
wirkdauer von 3 Stunden; anschlieBend wurde griindlich mit demin. H,O gespiilt

Verwendete Substanzen
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Tabelle 12.7: Spezifikationen der Substanzen fiir die Katalysatorherstellung.

Substanz Hersteller Spezifikation/Reinheit
Aceton Roth GmbH >99,5 %
Disperal Sasol Germany GmbH AIO(OH), Pseudobohmit
Salpetersdure Merck KGaA 65 Gew.-%, zur Analyse
Salzsdure VWR GmbH, Prolabo 37 Gew.-%, zur Analyse
Ni(NOs), x 6 H,O Merck KGaA zur Analyse
demin. H,O Hausnetz Leitfahigkeit: 4,8 pS/cm
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12.3.3 Einspannvorrichtungen fiir die Katalysatorherstellung

Abbildung 12.7: (A) Zur Entfernung der Restlosungen mit definiertem Stickstoffstrom (U =
60 min™); (B) Drehteller zum anschlieBenden Trocknen (U = 30 min™).

12.3.4 Kalzinierungsprogramme

Tabelle 12.8: Programme fiir die Kalzinierung im Muffelofen unter Luftatmosphére.

Washcoat Kalzinierung Nickelnitrat Kalzinierung (Katalysatorentwicklung)
Heizrate 3 K/min auf 550 °C | Heizrate 3 K/min auf 350 °C
Haltezeit 180 min Haltezeit 200 min
Nickelnitrat Kalzinierung Schritt 1 Zweiter Kalzinierungsschritt

(Erweiterte Methode) (Erweiterte Methode)

Heizrate 3 K/min auf 350 °C | Heizrate 3 K/min auf 450 °C
Haltezeit 200 min Haltezeit 200 min

12.4 Ubersicht der eingesetzten Katalysatoren

12.4.1 Auswahl und Bezeichnung der Katalysatoren

In den folgenden Ubersichtstabellen sind die fiir die vorliegende Arbeit verwendeten
Beschichtungsproben und Katalysatoren zusammengefasst. Um eine bessere Unter-
scheidung der strukturellen Merkmale der Triger zu ermdglichen, wird darin die fol-
gende Nomenklatur verwendet:

B01 M10 0,80 1« Probennummer

(wenn erforderlich)
Batchnummer
(wenn erforderlich) _T T nominelle Porositat:
- 0,80 und 0,85
A: a-ALO; 10, 20, 30

Weiterhin wird fiir die Proben die fiir die Katalysatorentwicklung hergestellt wurden
das Kiirzel KE verwendet. Bei sphérischen Trégern steht das Kiirzel KB fiir Kugel-
batch. Ferner werden a-Al,O;-Trager mit einem Partikeldurchmesser von dp = 6 mm
mit A6, solche mit dp = 3 mm mit A3 bezeichnet.

159



Ubersicht der eingesetzten Katalysatoren

12.4.2 Proben fiir die Katalysatorentwicklung (Kapitel 4)

Tabelle 12.9: Katalysator- und Beschichtungsproben fiir die Katalysatorentwicklung.

Zur besseren Lesbarkeit sind die abgeschiedenen Massen hier in mg angegeben.
Bezeichnung Leer- Masse Masse Dyiwce Verwendung
gewicht v-ALO; Nickel -)
® (mg) (mg)
Katalysatordeaktivierung und -Stabilisierung
B03 M10 0,80 1 8,02 61,6 37,7 0,61 Abb. 4.3 (A)
B03 M10 0,80 2 8,19 60,9 39,9 0,65 Abb. 4.3 (A)
B03 M10 0,80 4 8,54 70,7 40,0 0,57 Abb. 4.3 (A)
B05 M10 0,80 5 8,97 64,6 68,9 1,07 Abb. 4.3 (A)
B05 M10 0,80 7 9,91 67,4 77,1 1,14 Abb. 4.3 (A)
B05 M10 0,80 8 10,92 71,1 86,6 1,22 Abb. 4.3 (A)
B01 M10 0,80 5 7,90 65,9 54,8 0,83 Abb. 4.3 (B+C)
B01 M10 0,80 7 9,39 72,1 60,7 0,84 Abb. 4.3 (B +C)
B01 M10 0,80 8 9,60 71,2 58,7 0,82 Abb. 4.3 (B +C)
B02 M10 0,80 1 7,57 54,5 53,4 0,98 Abb. 12.11 (B)
B02 M10 0,80 6 8,64 59,0 56,4 0,96 Abb. 4.4,12.11 (B)
B02 M10 0,80 8 9,05 63,8 60,6 0,95 Abb.12.11 (B)
B04 M10 0,80 5 8,15 55,9 57,6 1,03 Abb. 12.12
B04 M10 0,80 6 8,56 59,0 63,0 1,07 Abb. 12.12
B04 M10 0,80 7 8,80 56,7 60,7 1,07 Abb. 12.12
KE17 M10 0,80 9,67 111,0 96,4 0,87 Abb. 12.11 (A)
REM- und EDX-Analysen
B08 M20 0,80 5 8,12 76,2 105,8 1,39 Abb. 4.6 (A), 12.13,
12.14 (A)
B30 M10 0,80 1 8,25 86,9 70,5 0,81 Abb. 4.6(B), 12.14(B)
B21 A10 0,80 4 9,47 108,1 58,2 0,54 Abb. 4.6(C), 12.14(C)
XRD-Analysen
B27 A10 0,85 1 6,89 97,7 58,6 0,60 Abb. 4.7 (A)
B30 M10 0,80 1 8,25 86,9 70,5 0,81 Abb. 4.7 (B)
B24 M30 0,80 1 7,23 124,2 - - Abb. 12.15
B26 M10 0,80 4 9,62 126,5 70,6 0,56 Abb. 12.16
Einfluss Massenverhdltnis Dyywc
KE04 M10_0,80 3,68 33,8 27,8 0,82 Abb. 4.5
KEO05 M10_0,80 4,26 36,3 7,8 0,22 Abb. 4.5
KE06 M10_0,80 3,57 37,4 16,5 0,44 Abb. 4.5
KE07 M10_0,80 3,64 26,9 18,4 0,69 Abb. 4.5
KE08 M10_0,80 3,54 14,1 13,7 0,97 Abb. 4.5
KE09 M10 0,80 3,59 14,0 15,2 1,09 Abb. 4.5

Festlegung der Aktivierungsbedingungen, Trocknu

ngsversuche und weitere Testmessungen

KE10 M10 0,80 1,41 12,2
KEI11 M10 0,80 3,63 38,1
KE12 M10 0,80 4,05 37,4
KE13 M10 0,80 3,64 38,4
KE14 M10 0,80 4,48 49,0
KE15 M10 0,80 3,36 10,1
KE16 M10 0,80 3,68 33,8

9,8
50,5
41,8
30,7
48,6
63,2
27,8

0,80
1,33
1,12
0,80
0,99
6,26
0,82

Abb. 12.2 (A)
Abb. 12.9 (A)
Abb. 12.9 (B)
Abb. 12.9 (B)
Abb. 12.9 (B)
Abb. 12.10 (A)
Abb. 12.10 (B)
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12.4.3 Katalysatoren fiir die isothermen Messungen (Kapitel 5)

Tabelle 12.10: Katalysatorproben fiir die Messung zur Bestimmung der Reaktionskinetik.
Zur besseren Lesbarkeit sind die abgeschiedenen Massen hier in mg angegeben.

Bezeichnung Leer- Masse Masse Dyiwe By Verwendung
gewicht | y-Al,0; | Nickel -) (Gew.-
(€4 (mg) (mg) %)
Mullit-Katalysatoren
B16 M10 0,80 2 | 7,5734 99 65 0,65 0,84 5.1,5.2 (A+B), 5.4 (A-
B16 M20 0,80 3 | 7,6832 101 71 0,70 0,91 D), 5.6 (A), 12.8 (A),
B17 M20 0,85 2 | 6,1153 104 69 0,66 1,11 12.19 (A-F), 12.20
AlLOs-Katalysatoren
B10 A20 0,80 2 8,0896 108 74 0,68 0,90 5.2 (A+B), 5.5 (A-D),
B27 A10 0,85 4 | 7,5219 91 59 0,65 0,78 5.6 (B), 12.8 (B),
B28 A20 0,85 2 6,8459 109 68 0,63 0,98 12.21(A-D)
1,0 1,0
| (A) Mullit Cgo =10 Vol.-% | (B) a-ALO, Cgo =10 Vol.-%
0,8+ 0,8+
- 0,6+ _.-A - 0,6+
] A/ . N //g/e
& e & =
£ 04—+ A/ e 04+
=) 0 =)
—E—B16 2 —m—B10 2
02+ —0—B16_3 0.2+ —0—B27_4
--A--B17_2 --A--B28 2
0,0 Pt 0,0 Pt
170 180 190 170 180 190
Temperatur (°C) Temperatur (°C)

Abbildung 12.8: Uberpriifung der Vergleichbarkeit der Katalysatoraktivitit vor Durchfiih-
rung der kinetischen Untersuchungen: (A) Mullit-Katalysatoren, 7,,,s = 11,1 — 11,6 kg s/m’,
pr = 6 bar; (B) a-Al,0;-Katalysatoren, T,,s= 11,3 — 12,3 kg s/m’, pr= 6 bar.

12.4.4 Katalysatoren fiir die polytropen Messungen (Kapitel 6 und 7)

Tabelle 12.11: Ubersicht der Mullit-Katalysatoren fiir Kapitel 6 und Anhang 12.8.

Kennung Leermasse Leer- Washcoat | Washcoat Nickel Nickel Massen-
Triger (g) masse Masse pro Masse Masse Masse verhiltnis
Pa- Kerze (mg) | pro Pa- pro Ker- pro Pa- Ni/WC
ckung ckung ze (mg) ckung Dyiwe (-)
(€] (mg) (mg)
B19 M10 0,80 | 8,45/8,30/8,17 | 24,92 97/112/106 315 70/62/72 204 0,65
B26/30 8,81/8,89/8,68 | 26,37 | 104/101/106 311 76/71/72 219 0,70
M10_0,80
B30/37 8,46/8,93/8,93 | 26,32 | 114/101/105 320 90/91/100 281 0,88
M10_0,80
B20 M10 0,85 | 6,45/6,68/6,43 | 19,55 | 100/105/105 311 64/64/63 191 0,62
B16 M20 0,80 | 6,87/7,68/8,53 | 23,09 95/101/109 305 60/71/71 202 0,66
B17 M20 0,85 | 5,81/5,89/6,12 | 17,81 | 110/109/104 323 68/66/69 203 0,63
B14 M30 0,80 | 7,95/7,96/7,83 | 23,74 87/88/84 258 59/60/56 175 0,68
B18 M30 0,85 | 6,05/5,98/6,06 | 18,08 97/91/101 289 71/63/70 204 0,70
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Tabelle 12.12: Ubersicht der a-Al,O;-Katalysatoren fiir Kapitel 6 und Anhang 12.8.

Kennung Leermasse Leer- Washcoat | Washcoat Nickel Nickel Massen-
Triger (g) masse | Masse pro Masse Masse pro Masse | verhiltnis
Pa- Kerze (mg) pro Pa- | Kerze (mg) | pro Pa- Ni/'WC
ckung ckung ckung Dyiwe (-)
@ (mg) (mg)
Schwammbkatalysatoren
B21 A10 0,80 | 9,47/9,05/9,09 | 27,61 | 108/106/101 316 58/59/62 179 0,58
B31 A10 0,80 | 9,52/9,20/10,22 | 29,94 | 116/119/115 350 77/84/76 237 0,68
B31 2 9,07/9,32/9,63 | 28,03 | 115/119/116 350 124/119/121 364 1,04
A10 0,80
B27 A110 0,85 | 7,14/7,40/7,52 | 22,06 | 103/103/91 296 60/59/59 178 0,6
B10/12 7,90/8,81/7,94 | 24,65 97/98/79 274 61/67/57 185 0,68
Al20 0,80
B33 AI20 0,80 | 8,33/8,41/8,71 | 25,53 | 131/128/125 384 65/68/70 203 0,53
B28 AI20 0,85 | 6,85/6,86/6,96 | 20,67 | 109/106/104 319 68/66/67 201 0,63
Kugelkatalysatoren
KB1 A6 - 74,34 324 - 186 0,58
KB2 A3 - 79,93 325 - 203 0,62

Tabelle 12.13: Zuordnung der Packungen zu den Abbildungen aus Kapitel 6 und Anhang

12.8.

Kennung

Verwendung
in Abbildung

Kennung

Verwendung
in Abbildung

Mullit-Katalysatoren

a-Al,Os-Schwammbkatalysatoren

B19 M10 0,80 6.9 B21 A10 0,80 6.9; 6.10; 6.12; 6.14; 12.24
B26/30 6.4; 6.6; 6.9; 6.14 B31 A10 0,80 6.9;6.10; 6.11; 6.12; 6.14;
M10 0,80 12.24;12.27
B30/37 6.6;6.7;6.14; 12.25 | B31 2 A10 0,80 | 6.7; 6.9; 6.13; 6.14; 12.24;
M10 0,80 12.25
B20 M10 0,85 6.1; 6.6; 6.14 B27 Al10 0,85 6.14; 12.24
B16 M20 0,80 6.4; 6.5; 6.6; 6.14; B10/12 6.14; 12.24; 12.27
12.23 Al20 0,80
B17 M20 0,85 6.5; 6.6; 6.8; 6.14; B33 Al20 0,80 12.22
12.23; 12.26
B14 M30 0,80 6.4; 6.6; 6.14 B28 Al20 0,85 6.2;6.8;6.14; 12.24; 12.26
B18 M30 0,85 6.6;6.14 a-Al,Os-Kugelkatalysatoren
KB1 A6 6.10; 6.11
KB2 A3 6.11

Tabelle 12.14: Ubersicht der Katalysatoren fiir Kapitel 7.
Kennung Leermasse Washcoat Nickel Nickel Nickel Verwendung

Packung (g) | Masse pro | Masse pro | Masse pro | Schiittdichte in Abbildung

Packung Packung Kerze pro Kerze
(mg) (mg) (mg) (kg/m’)
Mullit-Katalysatoren
B39 M10 0,80 25,57 295 169 55/59/55 3,8/4,1/3,8 Abb. 7.5 (A)
B18 M30 0,85 18,08 298 204 71/63/70 4,9/4,4/4,8 Abb. 7.5 (B)
a-Al,03-Katalysatoren
B31 A10 0,80 29,94 350 237 77/84/76 5,3/5,8/5,2 Abb. 7.6 (A+B),
12.31 (A+B)

B28 A20 0,85 20,67 319 201 68/71/67 4,7/4,9/4,6 Abb. 7.7 (A+B)
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12.5 Erganzende Ergebnisse zur Katalysatorentwicklung

12.5.1 Bestimmung der abgeschiedenen Nickelmasse

Zur exakten Bestimmung der auf der Triageroberfliche abgeschiedenen Nickelmasse
war es notwendig, eine geeignete Wigemethode zu entwickeln. Bei Umgebungsbe-
dingungen liegt reines Nickel(II)-nitrat als Hexahyrat (Ni(NOs), x 6 H,O) vor. Durch
Erhitzen bildet sich ab ca. 45 °C das Teatrahydrat, ab ca. 80 °C das Dihydrat und
zwischen 120 und 145 °C basisches Nickelnitrat. Diese Umwandlungsschritte sind fiir
mit Nickelnitrat beschichtete Schwammtrager zu etwas hoheren Temperaturen ver-
schoben, wie anhand von TPO-Analysen nachvollzogen werden kann (s. Abbildung
12.9 (A)). Mit steigender Temperatur kommt es zunichst zur Freisetzung des Hydrat-
wassers (Maxima bei 58 und 82 °C). Ab einer Temperatur von iiber 132 °C wird wei-
teres Hydratwasser abgeben, anschlieBend beginnt die Zersetzung des Nitrats unter
Freisetzung von NO und NO,. Auf Basis dieser Ergebnisse wurde 120 °C als geeigne-
te Trocknungstemperatur fiir die Aufbewahrung der Katalysatorproben festgelegt. Bei
diesen Bedingungen ist die Umwandlung zum Ni(NO;), x 2 H,O vollstindig, und
Beeintrichtigungen durch an der Probenoberfliche adsorbiertes Wasser konnen bei
der Wégung ausgeschlossen werden. Weiterhin war es nach der nasschemischen Be-
schichtung notwendig, die Katalysatorproben iiber einen langen Zeitraum zu trocknen.
Wie anhand von Abbildung 12.9 (B) zu erkennen ist, wurden erst nach einer Trock-
nungsdauer von ca. 100 Stunden ausreichend stabile Wiageergebnisse erzielt. Deshalb
wurde fiir die Bestimmung der Nickelmasse eine vorherige Trocknungsperiode von 6
Tagen (144 Stunden) festgelegt.

12 400 500

(M) . (B) - o Probe 1
T e /- 400 - & Probe 2
300 > . - ¢~ Probe 3
—~ 81 — 1S \
< o = 2\
T | NO (30) - S0
) ° -— \
S 6__ 58 °C |132 C “200 12 :q:, . \\\<>
X [ 5 = NI G
IR ATAY A R T
S 4T a7) § ¢ L -
n I NO2 (46)__ 100 + g 100 - --- - - -0 - -
2+ =
0 . . i i . 0 0- I I I I I
50 65 80 95 110 125 140 0 25 50 75 100 125 150
Zeit (min) Trocknungszeit (h)

Abbildung 12.9: Festlegung der Trocknungsbedingungen fiir die Bestimmung der Nickelmasse.
(A) TPO-Analyse von mit Nickelnitrat beschichteter Mullit-Schwammtréger. (B) Verlauf der
Massendifferenz zwischen beschichteter Probe und Leermasse des Triagers bei Aufbewahrung
im Trockenschrank bei 120 °C.
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12.5.2 Festlegung der Bedingungen fiir die Katalysatoraktivierung

Zur Festlegung der fiir die Umwandlung des Nickelnitrats in das Oxid bendtigten
Bedingungen wurden TG-Analysen durchgefiihrt, deren Ergebnisse in Abbildung
12.10 dargestellt sind. Wie bereits fiir Abbildung 12.9 (A) diskutiert, kommt es mit
steigender Temperatur (Maxima bei 57 °C und 90 °C) zunéchst zur Abspaltung des
Hydratwassers der auf der Triageroberfliche befindlichen Nickelnitratkristallite. Im
Anschluss daran wird die weitere Dehydratisierung durch die beginnende Zersetzung
des Nickelnitrats {iberlagert. Dabei werden gasformiges NO und NO, freigesetzt,
Nickel verbleibt als Oxid auf der Trageroberfldche. Der hauptsidchliche Nitratzerfall
findet bei 280 °C statt und ist oberhalb von ca. 320 °C weitestgehend abgeschlossen.
Deshalb wurde in der ersten Phase des Projektes eine Temperatur von 350 °C mit
einer Haltezeit von 180 min fiir die Kalzinierung der Katalysatoren im Muftfelofen
festgelegt. Dadurch sollte eine vollstindige Umwandlung des Nickelnitrats gewéhr-
leistet und dennoch einer Verkleinerung der Nickeloberflache durch Sintern und somit
einer Verringerung der Katalysatoraktivitit vorgebeugt werden.

2 0,2 5 600
o (B)
4l . - 500
5 2 0.1 X ~H,Q ‘
E < : [ 405
8 47 z =7 ! £
3 -0,0 @ e 295 °C +300 2
E’ 61 £ o) I 1 g
c 3 =< ! o
@ <= 2 ! 1200 £
® g £ o | o
g H --0,1° (7] 14 [ 1 =
-104 ] : -+ 100
I I L .-H,0(18) ;
-12 I I } i —--0,2 0 H . i i 0
0 100 200 300 400 500 150 250 350 450 550 650
Temperatur (°C) Zeit (min)

Abbildung 12.10: Festlegung der Aktivierungsbedingungen: (A) TG-Analyse von getragertem
Nickelnitrat mit syn. Luft. (B) TPR-Analyse von getrigertem Nickeloxid: 5 Vol.-% H; in Ar.

Zur Festlegungen der fiir die Aktivierung der Katalysatoren notwendigen Reduktions-
parameter wurden TPR-Analysen durchgefiihrt, deren Ergebnisse in Abbildung
12.10 (B) gezeigt sind. Die relativ geringen Ausschlidge des verbrauchten Wasser-
stoffs bzw. des bei der Reduktion freiwerdenden Wassers ist der begrenzten Katalysa-
toreinwaage im Analysenreaktor geschuldet. Dennoch wird deutlich, dass das Reduk-
tionsmaximum bei 295 °C erreicht wurde. Nach einer Halteperiode bei 350 °C wurde
die Temperatur weiter gesteigert um zu iiberpriifen ob die Reduktion vollsténdig ab-
gelaufen ist. Das im Anschluss detektierte H,O-Signal ist nur sehr schwach ausge-
prigt und ldsst auf einen hohen Reduktionsgrad fiir Temperaturen bis 350 °C schlie-
en. Die dargestellte TPR-Analyse wurde mit einem H,-Anteil von 5 Vol.-% durchge-
fithrt. Um eine vollstindige Reduktion des Nickeloxids sicherzustellen, wurde fiir die
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in situ Aktivierung die Verwendung eines Gasgemisches mit einem H,-Anteil von
10 Vol.-% (Rest N,) bei einer Reaktortemperatur von 350 °C und einer Haltezeit von
300 min fiir beide Versuchsanlagen festgelegt.

12.5.3 Deaktivierungsverhalten der Katalysatoren

In wissenschaftlichen Studien zur Benzolhydrierung wird selten von Deaktivierungs-
vorgingen berichtet. Im Vergleich zu den meisten dieser Untersuchungen wurden fiir
die vorliegende Arbeit verhéltnismaBig hohe Benzoleingangskonzentrationen gewéhlt.
Als Ursache fiir die Deaktivierung konnte die Verkokung der Aktivzentren identifi-
ziert werden (s. Kapitel 4.4.1). Folglich lag die Vermutung nahe, dass die bei der
Koksbildung ablaufenden Prozesse durch erhohte Feedkonzentrationen zusitzlich
beschleunigt wurden. In Abbildung 12.11 (A) sind Aktivitdtsmessungen fiir Katalysa-
toren, die mit der urspriinglichen Aktivierungs- und Reduktionsmethode aktiviert
wurden, fiir unterschiedliche, isotherme Reaktortemperaturen gezeigt. Hieraus geht
hervor, dass der Aktivititsriickgang durch hohere Reaktionstemperaturen verstarkt
wurde. Diese Ergebnisse aus der Anfangsphase des Projektes unterstreichen zusatzlich
die Notwendigkeit der durchgefiihrten Untersuchungen zur Stabilisierung der Kataly-
satoraktivitdt, da flir die polytropen Messungen deutlich hohere als die hier verwende-
ten Temperaturen innerhalb der Reaktionszone vorgesehen waren. Die in Abbildung
12.11 (B) gezeigten Messreihen aus dem polytropen Betrieb wurden ebenfalls an
Katalysatoren vor den Verdnderungen an der Aktivierungsmethode durchgefiihrt und
zeigen exemplarisch den Temperaturriickgang am Hot-Spot im Verlauf eines Messta-
ges. Untersuchungen zum Wérmetransportverhalten im polytropen Betrieb wéren auf
Basis eines solchen Aktivititsverhaltens nur schwer zu realisieren gewesen.

1,0 1,0 205
(A) (B)
08+ 0,84 v
- 4200
T AT..=6,6°C o
—~ 0,6 —~06—+ e " <
N ' Tttt 4195 2
c |y a2rkiVyYy)=vso © 00 Hd
g 04+ g 04—+ .““““00000000000 2
=) =) £
+190 B
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© 190°C - ¢ Umsatz |
= 210°C
0,0 f f f 0,0 I I i | | 185
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Abbildung 12.11: Untersuchungen zur Katalysatordeaktivierung mit lingerer Standzeit: (A)
Isotherme Messungen im Berty-Reaktor bei 7, = 9,6 kg-s/m3, cgo= 10 Vol.-%, pr = 4 bar;
(B) Messungen im polytropen Betrieb bei Vy = 6000 ml/min; ¢z =5 Vol.-%, pr = 6 bar.
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Abbildung 12.12: Einfluss der Unterbrechung der Benzolzufuhr auf die Katalysa-
toraktivitit im polytropen Betrieb: Vyy = 6000 ml/min; cz9 =5 Vol.-%, pr = 6 bar.

12.5.4 Erginzende REM- und EDX-Analysen

Aufnahmen von der Katalysatoroberfliche

Abbildung 12.13: REM-Aufnahmen von der Katalysatoroberfliche (BSE-Detektor). Gleiche
Katalysatorprobe (BO8 M20 0,80 5) 2-fach Kalz. bei 350/350 °C, 350/450 °C und 350/

550 °C. (A-C) Magn.: 7,5 x 10°, HV'=10 x 10’ V; (D-F) Magn.: 4,0 x 10*, HV=5x10° V.
Die in Abbildung 12.13 gezeigten REM-Aufnahmen von der Katalysatoroberfliche
sollen einen Eindruck von der Katalysatorbeschichtung vermitteln. Wie bei den
Schliffpriaparaten (Kapitel 4.4.3), sind hier ebenfalls deutliche Risse in der Beschich-
tung zu erkennen. Diese sind auf Schrumpfungsvorginge bei der Trocknung und
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Kalzinierung zuriickzufiihren. Bei dem gezeigten Katalysator handelt es sich um die
gleiche Probe mit hoher Nickelbeladung, die bei den Schliffauthahmen (Abbil-
dung 4.6 (A) und 12.14 (A)) zu sehen ist. EDX-Analysen von der Oberflache der hier
gezeigten Proben (12.13 A, B, C) bestidtigten die nahezu vollstindige Bedeckung der
Katalysatoroberflaiche mit Nickeloxid. Lediglich im Riss der Abbildung 12.13 (D,
Bildmitte) konnte das darunter liegende Al,O5; der Washcoat-Beschichtung nachge-
wiesen werden. Weiterhin sollte der Einfluss unterschiedlicher Kalzinierungstempera-
turen auf die sich ausbildende Oberflichenstruktur untersucht werden. Vergleicht man
die Aufnahmen, so sind keine wesentlichen Unterschiede aufgrund der Kalzinierungs-
temperatur zu erkennen.

Ergdnzende Schliffbilder und EDX-Analysen

Mullit

_/'\/""'\
V‘“’““\/
[otee, — ‘°

01234586738 910111213141516171819
Entfernung (um)

Impulse x 10° (-)

Mullit

Impulse x 10° (-)

Impulse x 10° (-)

Entfernung (um)

Abbildung 12.14: REM-Aufnahmen (links) und EDX-Analysen (rechts) von Schliffpripara-
ten verschiedener Schwammbkatalysatoren. REM-Darstellung: BSE-Detektor, Vergroflerung
5,0x 103, HV=15x 10’ V. EDX-Linescans entlang des roten Pfeils.
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12.5.5 Berechnung der Schichtdicke des Washcoats

Neben der Bestimmung der Dicke sy der pordsen y-Al,Os-Schichten mittels REM-
Analysen, kann diese auch aus der abgeschiedenen Masse an Washcoat berechnet
werden. Hierfiir wurde von Giani et al. Gleichung 12.6 entwickelt [123]:

5ypp = mwcl0” (12.6)
PwcSvVs
mit: Swc Schichtdicke Washcoat, pm
mwyc Masse Washcoat, g
Pwe Dichte Washcoat, g/cm’
Sy volumenspezifische Oberfliche, m*/m’
Vs duBeres, geometrisches Volumen einer Schwammprobe, cm’

Fiir die Berechnung der Schichtdicke sy des Washcoats auf den Schwammtragern
musste zunichst dessen Feststoffdichte pj ¢ bestimmt werden. Dazu wurde pulverfor-
miges Y-Al,O; aus Pseudobohmit (Fa. Sasol, Disperal) durch Kalzinierung bei 550 °C
fiir 3 Stunden hergestellt. Die Bestimmung der Dichte erfolgte auf Basis von 4 unab-
héngigen Einzelmessungen mittels He-Pyknometrie (s. Kap. 12.2). Aufgrund gleicher
ProbenmalBle (g = 50 mm, dg = 19,2 mm) war das geometrische Volumen der unter-
suchten Schwammkerzen identisch.

In Tabelle 12.15 sind die berechneten Schichtdicken sy fiir die in Abb. 4.6 und 12.14
gezeigten REM-Aufnahmen von Mullit- und a-Al,Os-getridgerten Katalysatoren
(10 ppi, &, = 0,80) gegeniibergestellt. Es ergibt sich eine theoretische Schichtdicke
von 1,9 bis 3,4 um. Wie anhand der REM-Aufnahmen zu erkennen ist, bewegen sich
die gezeigten Schichtdicken in etwa zwischen 2 und 8 wm. Somit liegen die berechne-
ten Werte im Bereich des tatsdchlichen Beschichtungsergebnisses. Unterschiede zwi-
schen realen und theoretischen Werten sind darin begriindet, dass die Gleichung unter
der Annahme einer gleichméBigen Verteilung iiber die gesamte Tréigeroberfldche
entwickelt wurde. Tatsdchlich sind die auf der Trigeroberfliche abgeschiedenen
Schichten jedoch nicht vollstdndig homogen.

Tabelle 12.15: Berechnungsergebnisse der Dicke der Washcoat-Beschichtung.

Kennung myc () pwc (g/cm3) Vs (cm?) Sy (m*/m*) Swc (Wm)
B08 M20 0,80 5 0,1058 3,2324 14,469 675 3,35
B30 M10 0,80 1 0,0705 3,2324 14,469 675 2,23
B21 A10 0,80 4 0,0582 3,2324 14,469 664 1,87
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12.5.6 Bestimmung der spezifischen Trageroberflache

In Tabelle 12.16 sind die nach Gleichung 4.5 berechneten spezifischen Oberfldchen
der Washcoat-Beschichtung unterschiedlicher Triger zusammengefasst. Um einen
Vergleichswert zu erhalten ohne das Tragermaterial beriicksichtigen zu miissen, wur-
de das verwendete Sol getrocknet, kalziniert und die spezifische Oberfldche bestimmt.

Tabelle 12.16: Ubersicht der BET-Analysen von mit Washcoat beschichteter Triger.

Bezeichnung mr(g) mrwc(g) mpyc (mg)  Aper Awce
KEO01 M10_0,80 3,7169 3,7538 36,9 1,886 191,9
KE02 M10_0,80 3,4023 3,4158 13,5 0,723 182,9
B24 M 30 0,80 4 7,6181 7,7557 137,7 3,109 175,2
B25 A 20 0,85 1 6,7598 6,9119 152,1 3,862 175,5
KE03 A6 5,0824 5,0976 15,2 0,563 188,7
10 Gew.-% Sol, 0,5390 178,6

kalziniert (Einwaage)

12.5.7 Leermassen der eingesetzten Packungen

Tabelle 12.17: Leermassen und Schwankungsbreite der in Kap. 6 und 12.8 gezeigten
Packungen.

Triger Durchschnittliche Relative Standard- | Durchschnittliche Relative Stan-
Leermasse einer abweichung, ein- Leermasse einer | dardabweichung,
Schwammkerze (g) zelne Kerze (%) Packung (g) Packung (%)
Mullit, &,=0,80 8,30 6,6 24,89 5,3
Mullit, &,=0,80 6,16 4,5 18,48 4,1
a-AlOs, £,=0,80 8,98 6,9 26,95 6,0
a-AlL03, £,=0,85 7,12 3,6 21,36 3,2

12.5.8 Erginzende XRD-Analysen

Abbildung 12.15 (A) zeigt die XRD-Analyse eines mit Washcoat beschichteten o-
AL O;3;-Schwammtrigers. In Abbildung 12.15 (B) ist der y-Al,Os-Washcoat als durch-
sichtiger Schleier auf der Trageroberfliche zu erkennen. Da die Partikeln des
Washcoats eine sehr geringe Teilchengrofle aufweisen, sind im XRD-Spektrum keine
charakteristischen y-Al,O;-Beugungsmuster zu erkennen. Der Washcoat ist somit
rontgenamorph. Abbildung 12.16 zeigt das XRD-Spektrum eines mit NiO beschichte-
ten Schwammtrégers aus Mullit.
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Trager: Mullit

1 A

Intensitat (a.u.)

20 30 40 50
2-Theta (°)

Abbildung 12.15: Analysen zweier nur mit y-Al,O3 beschichteter Mullit-Tréger (nach Kalzi-

60

AL,
A0,

70

nierung). (A) XRD-Analyse der Oberflidche. Verwendete Pattern siehe Tabelle 12.5.
(B) REM-Aufnahme, VergroBerung: 5x 10°, HV=10x 10’ V.

Trager: Mullit

Intensitat (a.u.)

Abbildung 12.16: XRD-Analyse der Oberfldche eines mit Nickeloxid und y-Al,O3 beschich-

2-Theta (°)

B Mt [ NiO
- Y_A|203 - Ni203
I NiALO,

teten Mullit-Trégers (nach Kalzinierung). Verwendete Pattern siehe Tabelle 12.5.
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12.6 Theoretische Betrachtungen

12.6.1 Operationsfenster fiir die Benzolhydrierung

Da vorgesehen war die Gasphasenhydrierung von Benzol unter erhohten Anlagendrii-
cken durchzufiihren, war es im Vorfeld fiir die Festlegung der Reaktionsbedingungen
sowie fiir die Auslegung des polytrop betriebenen Reaktors notwendig, die untere und
obere Temperaturgrenze des spateren Operationsfensters zu berechnen.

Siedepunkt von Benzol

Mithilfe der Clausius-Clapeyron-Gleichung (12.7) wurde die Verschiebung des Sie-
depunkts von reinem Benzol in Abhéngigkeit des vorgesehenen Anlagendrucks be-
rechnet. Auf diese Weise konnte die untere Temperaturgrenze fiir das mogliche Ope-
rationsfenster der Gasphasenhydrierung von Benzol grob festgelegt werden.

AyHp
T =—5mr op (12.7)
R'( II?/-TlB =1 %)
mit: AyHp molare Verdampfungsenthalpie Benzol, kJ/mol
R universelle Gaskonstante, J/(mol-K)
Gleichgewichtsumsatz

Der thermodynamische Gleichgewichtsumsatz X; o einer Komponente & kann nach
Emig und Klemm mithilfe von GI. 12.8 ermittelt werden [153]. Dazu werden die
Werte des rechten und linken Terms der Gleichung getrennt voneinander berechnet
und graphisch ausgewertet. Die thermodynamische Gleichgewichtskonstante K wurde
anhand von Tabellenwerten fiir die freie Gibbs-Energie berechnet (Gl. 2.27) [115]. Im
vorgesehenen Druckbereich war die Annahme eines idealen Gasverhaltens gerechtfer-
tigt. Folglich konnten die Fugazititskoeffizienten f; aller Komponenten gleich 1 ge-
setzt werden. Die Ergebnisse sind in Abb. 2.5 (Kapitel 2.2.2) aufgetragen.

xi,oﬂ::ﬁ'xk,o'xk,GGW PR
% v - log | —g = log K — %i(v; - 10g f)gw — (Zivi) -log (22) (12.8)

) TR0 XkGew PN

ARG® = —RT-InK (2.27)

mit: K Gleichgewichtskonstante (allgemein), -

Vis Vk stochiometrische Koeffizienten fiir die Komponenten i und £, -

Xi.05 Xk.0 Stoffmengenanteile Komponenten i und £ am Reaktoreintritt, -

fi Fugazititskoeffizient der Komponente i, -

ARG° Anderung der Gibbs-Energie bei Standardbedingungen, J/(mol)

)25 Druck bei Normbedingungen, bar

PR Reaktordruck, bar
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12.6.2 Betrachtung des Stromungszustands im polytropen Reaktor

Die dimensionslose Reynolds-Zahl Re (Gl. 12.9) ermoglicht es, den Stromungszu-
stand in durchstromten Systemen zu bewerten. Fiir Re-Zahlen < 2300 herrschen lami-
nare Stromungsbedingungen. Zur Berechnung ist die Kenntnis der Leerrohrgeschwin-
digkeit bei Reaktionsbedingungen (7%, pr) erforderlich (Gl. 12.10). Des Weiteren
wurde der hydraulische Durchmesser d), nach Gleichung 2.1 (Kap. 2.1.1) berechnet.
Fiir die verwendeten Schwammpackungen lagen die Werte fiir d, zwischen 1,99
(Mullit, 30 ppi, &, = 0,80) und 5,64 mm (Mullit, 10 ppi, &, = 0,85).

Re = “odnrs (12.9)
Ennyf
0= V(TRr.PR) (12.10)
AR

Tabelle 12.18: Zusammensetzung und Stoffdaten des Reaktionsgemisches am Reaktoreintritt.

Zusammensetzung am Reaktoreintritt Stoffdaten des Gasgemisches
c c
(VO?’E)%) xB,O (_) xB,O (_) xB,O (_) (J/(k;fK)) (kgﬁ;{n3) nf (Pa's)
5 0,05 0,45 0,5 1810,79 3,065 2,06:107
7,5 0,075 0,675 0,25 2561,14 2,317 1,79-10°
10 0,1 0,90 0 4027,95 1,568 1,34-10°

Da die Eduktzusammensetzung fiir die experimentellen Untersuchungen iiber einen
weiten Bereich variiert wurde, waren auch die Stoffdaten des Gasgemisches stark
unterschiedlich. In Tabelle 12.18 sind die Fluidwerte der spezifischen Warmekapazi-
tit ¢, s der Dichte p, sowie der dynamischen Viskositét 7, bei Reaktionsbedingungen
fiir unterschiedliche Eduktkonzentrationen zusammengefasst.

Tabelle 12.19: Re-Zahlen der verwendeten Schwammpackungen in Abhédngigkeit der Stro-
mungsgeschwindigkeit und Fluidzusammensetzung.

(X-A1203 Mullit
&= 0,80 &= 0,85 &= 0,80 &= 0,85

Vy CBo 10 20 10 20 10 20 30 10 20 30
(ml/min) (Vol.-%) | ppi  ppi | ppi  ppi | ppi  ppi  ppi | ppi  ppi  ppi
5 422 239 | 45,0 255 | 42,6 254 179 | 48,7 268 199

3000 7.5 36,6 20,7 | 39,0 22,1 | 37,0 22,0 155 | 423 233 173
10 33,1 18,7 | 353 20,0 | 33,4 199 14,0 | 382 21,0 156

5 63,3 358 | 67,4 383 | 63,9 38,1 268 | 73,0 40,2 29,1

4500 7.5 549 31,1 | 58,6 33,2 | 55,5 33,1 233 | 634 349 259
10 49,7 28,1 | 53,0 30,0 | 502 299 21,0 | 57,3 31,6 234

5 843 478 | 899 51,0 | 852 50,8 357 | 974 536 39,7

6000 7.5 732 41,5 | 78,1 443 | 74,0 44,1 31,0 | 84,6 46,5 34,5
10 66,2 37,5 | 70,6 40,1 | 66,9 399 28,0 | 76,5 42,1 31,2

In Tabelle 12.19 sind die berechneten Re-Zahlen fiir alle durchgefiihrten Messungen
im polytrop betriebenen Rohrreaktor aufgefiihrt. Die Versuchsbedingungen beziehen
sich hierbei auf die Temperatur 7; und die Leerrohrgeschwindigkeit u, am Reaktor-
eintritt. Wie anhand der Re-Zahlen (stets Re < 100) zu erkennen ist, liegen die Stro-

mungsbedingungen fiir alle Messreihen im laminaren Stromungsbereich.
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12.6.3 Stofftransport

Auperer Stoffiransport

Um zu Uberpriifen ob die chemische Reaktion am Katalysator durch eine Hemmung
des dufleren Stofftransports beeinflusst ist, wurde eine Abschitzung iiber das soge-
nannte Filmmodell durchgefiihrt (Gl. 12.11). Hierfiir wird ein lineares Konzentrati-
onsgefille innerhalb der Grenzschicht, also vom Kernvolumen der Gasphase (cp Gas)
hin zur Katalysatoroberfliche (cp k), angenommen. Fiir die Bilanz um den Katalysa-
tor muss im stationdren Zustand gelten, dass die Abreaktion des Edukts B (linke Seite)
genauso schnell ablduft wie der Stofftransport aus der Gasphase zur Katalysatorober-
fliche (rechte Seite). Aus der Umstellung von Gl. 12.11 erhilt man einen dimensions-
losen Konzentrationsgradienten, welcher sehr kleine Werte aufweisen muss, damit
eine Beeinflussung durch den duBleren Stofftransport ausgeschlossen werden kann
(Gl. 12.12). Diese Abschitzung wurde fiir den ungiinstigsten Betriebszustand des
polytrop betriebenen Rohrreaktors fiir Mullit-Schwammpackungen mit 10 und 20 ppi
durchgefiihrt. GroBen und Ergebnisse sind in Tabelle 12.20 zusammengefasst.

Km * CB.Gas " Pak =B " Sy (CB,Gas - CB,Kat) (12.11)
(CB,Gas_CB,Kat) — km'pak (12 12)
CB,Gas B-Sy .

Der Stoffiibergangskoeffizient 8 kann aus der dimensionslosen Si-Zahl, dem binédren
Diffusionskoeffizienten d;, sowie der volumenspezifischen Oberfldche S) berechnet
werden. Der bindre Diffusionskoeffizient §;; wurde mithilfe der Fuller-Gleichung
(12.14) berechnet [ 145]. Die Sh-Zahl kann unter Beriicksichtigung der Anisotropie der
Schwammpackungen nach Gl. 2.13 berechnet werden [67]. Weiterhin werden die Re-
Zahl (GL. 12.9) und die Sc-Zahl (GI. 12.15) bendétigt.

P (12.13)
1,75 -1 ~171/2
12 0,00143:(k) -[(g%ﬁol) +(97nfoz) ] (12.14)
— P ’
cm?2/s %.\/7[(2 AVD,1)1/3+(2 AvD_2)1/3]
Sh =10,81" (a—2)0'84 . £943 . Re0AT . §1/3 (2.13)
’ b-c h .
o = vr (12.15)
812
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Wie anhand der Ergebnisse fiir den dimensionslosen Konzentrationsgradienten zu
erkennen ist (Tabelle 12.20), kann fiir die verwendeten Schwammkatalysatoren eine
Beeinflussung der chemischen Reaktion aufgrund einer Limitierung des &ufleren
Stofftransports ausgeschlossen werden.

Tabelle 12.20: GroBen und Ergebnisse zum Einfluss des dufleren Stofftransports fiir den
polytrop betriebenen Reaktor.

Grofle | Bezeichnung Wert 10 ppi | Wert 20 ppi | Einheit
Tr Reaktortemperatur 443,15 s. links K
PR Reaktordruck 6 " bar
Vy Volumenstrom bei Normbedingungen 3000 " ml/min
Ap Querschnittsflache Reaktor 2,99-1 0* " m’
M; molare Masse H, 2,02 " g/mol
M, molare Masse Benzol 78,12 " g/mol
2. Avp 1 | molares Diffusionsvolumen H, 6,12 " -

2. Avp , | molares Diffusionsvolumen Benzol 90,96 " -

a Porenldnge 2394 1620 um
b Porenlénge 2111 1436 wm
c Porenldnge 1288 957 um
dy hydraulischer Durchmesser 446107 2,72-107 m
& hydrodynamische Porositét 0,75 0,76 -
Sy volumenspezifische Oberflache 675 1118 m*/m’
ul: dynamische Viskositdt des Fluids 1,34-107 s. links Pa-s
pr Fluiddichte 1,568 ' kg/m’
v kinematische Viskositit des Fluids 8,56:10° ' m’/s
14 Volumenstrom (T, pr) 1,35-107 s. links m’/s
Uy Leerrohrgeschwindigkeit 0,046 " m/s
81 bindrer Diffusionskoeffizient 1,275-10™ " cm?’/s
81 bindrer Diffusionskoeffizient 1,275-107 ' m?/s
Re Reynolds-Zahl 334 19,9 -
Sc Schmidt-Zahl 0,67 0,67 -
Sh Sherwood-Zahl 6,10 4,39 -

B Stoffiibergangskoeffizient 0,0525 0,0625 m/s
Ciil; dimensionsl. Konzentrationsgradient 0,0623 0,0316 -

Innerer Stofftransport

Bei der Verwendung pordser Katalysatoren kann es durch eine Limitierung des inne-
ren Stofftransports zu Konzentrationsgradienten innerhalb des Porensystems und
damit zur Beeinflussung des Selektivitits- und Umsatzverhaltens der Kontakte kom-
men. Dies tritt auf, wenn die Diffusion der Reaktanten in den Poren im Vergleich zur
Reaktion an der Oberfliche des pordsen Systems nicht schnell genug ablaufen kann.
Mithilfe des Weisz-Prater-Kriterium kann iiberpriift werden, ob es durch eine Hem-
mung der Porendiffusion zu einer Beeinflussung der Reaktionsgeschwindigkeit
kommt, ohne dafiir die intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit an der Katalysatorober-
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fliche kennen zu miissen. Fiir Reaktionen erster Ordnung kann eine Limitierung des
inneren Stofftransports ausgeschlossen werden, wenn die Weisz-Zahl (s. Gl. 12.16)
Werte < 0,6 annimmt (fiir Reaktionen O-ter Ordnung gilt Wz < 6) [154]. Alle fiir die
Berechnung der Weisz-Zahl verwendeten Gréfen und Ergebnisse sind in Tabelle
12.21 aufgefiihrt.

Wz =12 L encs (12.16)
Fiir die Berechnung der massenbezogenen Reaktionsgeschwindigkeit 73 wurde der in
Kapitel 5.2.2 beschriebenen Ansatz verwendet (Gl. 5.2). Die darin enthaltenen Werte
fiir den Geschwindigkeitskoeffizienten k& sowie fiir die Modellparameter Ay, Az und
Ac sind der Tabelle 5.1 (Kap. 5.3.1) zu entnehmen. Zur Berechnung der Reaktionsge-
schwindigkeit wurde eine Eduktzusammensetzung von cz,= 10 Vol.-% und ein H, zu
Benzol Verhiltnis von 9:1 zugrunde gelegt.

— k-Ay-Ap'PBPH (5.2)
(1+Appu+ABPB+ACDC)? |

s:]

Zur Berechnung des effektiven Diffusionskoeffizienten d,; wurde die Bruggemann-
Gleichung (GI. 12.17) herangezogen, die den Porendiffusionskoeffizienten dp,,., die
Porositit der Katalysatorschicht &x,, und die Tortuositét 7 (Gl. 12.18) beriicksichtigt.
Sefr = Opore " (12.17)
1

T=— (12.18)

€Kat

Mithilfe der Bosanquet-Gleichung (Gl. 12.19) kann durch Uberlagerung des Knudsen-
Diffusionskoeffizienten dk p,.. und des bindren Diffusionskoeffizienten 6;, (Gl. 12.14)
der Porendiffusionskoeffizient dp,,. berechnet werden.

11 1

5Pore N 5K,Pore 5_12 (1219)
Fiir die Berechnung des Knudsen-Diffusionskoeffizienten Jk p,. war der Poren-
durchmesser dp,,. k. der porosen Katalysatorbeschichtung erforderlich (Gl. 12.20).
Hierfiir wurde der mithilfe von BET-Analysen ermittelte mittlere Porendurchmesser
der Probe KEO1 M10 0,80 verwendet.

— . dPore,Kat . T_R
Sk pore = 97 (—2 ) - (12.20)
Die fiir die Berechnung der Wz-Zahl verwendeten schwammspezifischen Gréfen
wurden so gewihlt, dass auch der ungiinstigste Fall fiir die Diffusionsvorginge inner-
halb des Porensystems abgedeckt ist. Wie Anhand der Wz-Zahl zu erkennen ist, kann
eine Limitierung des inneren Stofftransports fiir die verwendeten Katalysatoren aus-
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geschlossen werden. Da die Aktivkomponente nur als sehr diinne Schicht auf der
Katalysatoroberflache aufgebracht wurde und damit die charakteristische Linge ver-
gleichsweise klein ist, fallt auch der berechnete Wert fiir Weisz-Zahl gering aus.

Tabelle 12.21: Grofen und Ergebnisse zur Berechnung des Einflusses des inneren Stofftrans-

ports.
Grofie | Bezeichnung Wert Einheit
Tr Reaktortemperatur 473,15 K
lc charak. Liange (Schichtdicke Katalysator) 1,2:107 m
n Reaktionsordnung (empirisch aus Potenzansatz) 0,7 -
Sy volumenspezifische Oberfliche (10 ppi, &, = 0,80) 675 m*/m’
Vak s Volumen der Katalysatorschicht (je Schwammkerze) 1,21-107 m’
My Masse der Aktivkomponente (je Schwammkerze) 7,50-10” kg
PAK.S Dichte der Katalysatorschicht 6,20-10° kg/m’
CB.o Eingangskonzentration Benzol (fiir 10 Vol.-%) 15,45 mol/m’
DB Partialdruck Benzol (am Eingang) 0,6 bar
pu Partialdruck H, (am Eingang) 5,4 bar
Pc Partialdruck Cyclohexan (am Eingang) 0 bar
dporexar | Porendurchmesser der pordsen Katalysatorschicht 6,84:10” m
Exat Porositdt der Katalysatorschicht (Schitzwert) 0,5 -
rp massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit Benzol 0,254 mol/(kgs)
Sk rore | Knudsen-Diffusionskoeffizient 7,94-107 m?/s
S bindrer Diffusionskoeffizient 1,275-107 m?/s
Opore Porendiffusionskoeffizient 7,47-10°7 m’/s
T Tortuositit 1,414 -
Ofr effektiver Diffusionskoeffizient 2,64-107 m’/s
Weisz-Zahl 0,0047 -

12.6.4 Idealitat des polytropen Reaktors
Bodenstein-Zahl

Mithilfe der dimensionslosen Bodenstein-Zahl Bo kann der Riickvermischungsgrad
und das Verweilzeitverhalten von kontinuierlich durchstromten Rohrreaktoren iiber-
priift werden. Diese berechnet sich aus dem Verhiltnis des konvektiven Stofftrans-
ports und der axialen Diffusion, welche fiir die Riickvermischung verantwortlich ist
(Gl. 12.21). Radiale Gradienten werden hierbei nicht beriicksichtigt. Mit steigender
Bo-Zahl wird der Einfluss des konvektiven Transports im Vergleich zur axialen Dis-
persion grofler, was eine engere Verweilzeitverteilung zur Folge hat. Ab einer Bo-
Zahl von 100 kann von einer idealen Kolbenstromung ausgegangen werden. Die zur
Berechnung von Bo verwendeten Gréfen und Stoffwerte sind in Tabelle 12.22 aufge-
filhrt. Da die Charakteristik des Festbetts groBen Einfluss auf das Ergebnis der Bo-
Zahl hat, wurden die am haufigsten verwendeten Packungsstrukturen mit 10 und
20 ppi fiir die Berechnungen herangezogen. Des Weiteren wurde derjenige Stro-
mungszustand liberpriift, fiir den sich die geringsten Bo-Zahlen ergeben.
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Bo = Uo'Lg — Pegxm'LE
Dy dp

(12.21)

Die fiir die Berechnung der Bo-Zahl benétigte Pe-Zahl (fiir den Stofftransport) kann
fiir Gasstromungen in Festbetten nach Wen und Fan [155] mithilfe von Gleichung
12.22 berechnet werden. Die darin enthaltenen Re- und Sc-Zahlen wurden nach Glei-
chung 12.9 und 12.15 bestimmt. Zur Berechnung des hydraulischen Durchmessers
fester Schwamme wurde die in Kapitel 2.1.1 vorgestellte Korrelation fiir d), (Gl. 2.1)
herangezogen. Alle stoffspezifischen GroBen wurden fiir eine Eduktkonzentration von
¢go = 10 Vol.-% und mit den Bedingungen (7%, pr) am Reaktoreintritt berechnet.

1 _ 03 0,5

+—3 (12.22)

Pegxm " Re'Sc

Durch die Bo-Zahl sollte tiberpriift werden, inwieweit ein ideales Kolbenstromungs-
profil am Eintritt in die Reaktionszone ausgebildet war. Deshalb wurde die Lange der
Einlaufzone L fiir die Berechnungen herangezogen. Fiir Schwammtréger mit 20 ppi
wurden stets Bo-Zahlen > 100 bestimmt. Folglich konnte fiir diese Strukturen von
einer idealen Kolbenstromung ausgegangen werden. Bei geringen Stromungsge-
schwindigkeiten wurde fiir 10 ppi Schwidmme Bo = 64 berechnet. Auch wenn hierbei
eine ideale Kolbenstromung nicht vollstandig gewéhrleistet war, so iliberwiegte flir
diese Fille der konvektive Stofftransport im Vergleich zur axialen Dispersion. In der
2D-Simulation des polytrop betriebenen Reaktors (Kap. 7) wurden stets die effektiven
axialen Dispersionskoeffizienten D,,; der Komponenten in den Bilanzgleichungen
beriicksichtigt und nicht vernachléssigt.

Tabelle 12.22: Berechnung der Bodenstein-Zahl fiir den polytrop betriebenen Reaktor: Gro-
Ben und Ergebnisse.

Grofle | Bezeichnung Wert 10 ppi | Wert 20 ppi | Einheit
Tr Reaktortemperatur 443,15 s. links K
PR Reaktordruck 6 " bar
Vy Volumenstrom bei Normbedingungen 3000 ml/min
Lg Lange der Einlaufzone 0,125 m
Ap Querschnittsflache Reaktor 2,99-1 0* m’
ul; dynamische Viskositit des Fluids 1,34-107 Pa-s
Iy Fluiddichte 1,568 kg/m’
dy hydraulischer Durchmesser 446107 2,72:107 m

14 Volumenstrom (7%, pr) 1,35-107 s. links m’/s
Uy Leerrohrgeschwindigkeit 0,046 " m/s
Re Reynolds-Zahl 31,8 19,4 -

Sc Schmidt-Zahl 0,67 0,67 -
Pe,., | axiale (Massen-) Peclet-Zahl 2,28 2,44 -
Bo Bodenstein-Zahl 63,9 1118 -
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Mears-Kriterium fiir nicht-isotherme Festbettprozesse

Um den Einfluss der durch die chemische Reaktion hervorgerufenen Konzentrations-
und Temperaturgradienten auf die Stromungsverhéltnisse und die axiale Dispersion
innerhalb kontinuierlich betriebener Reaktoren zu {iiberpriifen, wurden von Mears
Kriterien filir isotherme und nicht-isotherme Festbettprozesse entwickelt [156, 157].
Da der verwendete Kolbenstromreaktor polytrop betrieben wurde, musste das Mears-
Kriterium fiir den nicht-isothermen Fall angewendet werden (Gl 12.23). Hierbei kann
von einer idealen Kolbenstromung ausgegangen werden, wenn die Reaktionsrate
weniger als 5 % durch die axiale Warme- und Massendispersion beeinflusst wird.

n-Daj Ar-Dajy

e = el < 0,05 (12.23)
Fiir die Berechnung des Mears-Kriteriums werden die Damkohler-Zahlen 1. und 3.
Ordnung (Da; und Dayj) benétigt (s. Gl. 12.24 und 12.25). Da;beschreibt das Verhélt-
nis der Reaktionsgeschwindigkeit zum konvektiven Stofftransport, Day; berechnet
sich aus dem Quotienten der durch Reaktion freigesetzten Wiarmemenge und dem
konvektiven Warmetransport.

__rgydp
Da; = P (12.24)
Day; = —oRHTEY Ok (12.25)

UorhfCprTw

Fiir die Berechnung von Da; wird die volumenspezifische Reaktionsgeschwindigkeit
rpy bendtigt, welche aus der massenspezifischen Reaktionsgeschwindigkeit 73 und der
Dichte der Aktivkomponente p,x im Reaktor berechnet werden kann (Gl. 12.26).

Tgy = TB " Pak (12.26)

Weiterhin werden fiir die Berechnung des Mears-Kriteriums die axiale Pe-Zahl fiir
den Wiarmetransport (Gl. 12.27), der auf den Leerrohrquerschnitt bezogene Massen-
strom G (GI. 12.28) sowie die Arrhenius-Zahl Ar (Gl. 12.29) benoétigt.

G-cp rdn

Peyn = (12.27)
! A2Ph,ax
G =VPr (12.28)
AR
_ _Ea
Ar = P (12.29)

Fir die Berechnung des Mears-Kriteriums flir nicht isotherme Festbetten wurden
ebenfalls Reaktionsbedingungen gewihlt, die zu den grofften Temperatur- und Kon-
zentrationsgradienten im Reaktor gefiihrt haben (cgy= 10 Vol.-%). Der grofite Wert,

der hierbei berechnet wurde, lag mit 0,020 noch immer unter der Grenze von 0,05.
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Folglich konnte davon ausgegangen werden, dass der polytrop betriebene Kolben-
stromreaktor nicht durch axiale Dispersion beeinflusst wurde. Dies wurde zusétzlich

durch die 2D-Simualtionsrechung bestitigt (Ergebnisse siche Kap. 12.9.4).

Tabelle 12.23: GroBen zur Berechnung des Mears-Kriteriums flir nicht-isotherme Festbetten.

Grofie | Bezeichnung Wert Einheit
Tr Reaktortemperatur 473,15 K
Ty Wandtemperatur 443,15 K
Vy Volumenstrom bei Normbedingungen 3000 ml/min
14 Volumenstrom (7z, pr) 1,44-107 m’/s
Ap Querschnittsflache Reaktor 2,99-1 0* m>
Lg Linge der Reaktionszone 0,15 m
dy hydraulischer Durchmesser 4,46-107 m
Uy Leerrohrgeschwindigkeit 0,046 m/s
Cp.f massenbezogene Wirmekapazitét des Fluids 4027,95 J/(kg'K)
oy Fluiddichte 1,568 kg/m’
CB.o Eingangskonzentration Benzol (fiir 10 Vol.-%) 15,45 mol/m’
DB Partialdruck Benzol (am Eingang) 0,6 bar
pu Partialdruck H, (am Eingang) 5,4 bar
Pc Partialdruck Cyclohexan (am Eingang) 0 bar
Ouk Dichte der Aktivkomponente im Reaktor 5,03 kg/m’
E, Aktivierungsenergie der Reaktion 41,2 kJ/mol
n Reaktionsordnung (empirisch aus Potenzansatz) 0,7 -
A2Ph.ax effektive axiale 2-Phasen Warmeleitfahigkeit (Mullit) 0,31 W/(m-K)
rB massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit Benzol 0,254 mol/(kgs)
rBY volumenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit Benzol 1,275 mol/(m’-s)
Ar Arrhenius-Zahl 10,47 -
G Massenstrom bezogen auf den Leerrohrquerschnitt 0,076 kg/(m*:s)
Pegyn axiale Péclet-Zahl (fiir den Warmetransport) 4,40 -
Pegm axiale Péclet-Zahl (fiir den Stofftransport) 2,28 -
Da; Dammkohler-Zahl erster Ordnung 8,024- 107 -
Dayyy Dammkohler-Zahl dritter Ordnung 9,478 107 -
Mears-Kriterium (Ergebnis Betrag-Term) 0,020 -
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12.6.5 Temperaturerfassung und —Auswertung
Simulationsrechnungen zur Wdrmeleitung in Thermoelementen

Vorversuche im polytropen Reaktor ergaben, dass die im Reaktor gemessenen Tem-
peraturprofile durch Wiarmeleitung entlang der Metallhiilse der radial in den Reakti-
onsraum eingefiihrten Thermoelemente (d7c = 1,5 mm) fehlerbehaftet waren. Um den
auftretenden Messfehler sowie die Einflussgrofen auf die Warmeleitung in Thermo-
elementen nédher zu untersuchen, wurden Simulationsrechnungen mithilfe von Open-
FOAM durchgefiihrt (Im Rahmen einer Diplomarbeit [158]). Hierbei handelt es sich
um eine Open Source CFD-Software, mit der eine Vielzahl kontinuumsmechanischer
Systeme simuliert werden konnen. Im vorliegenden Fall wurde die Temperaturvertei-
lung innerhalb eines Thermoelements durch 16sen der Gleichungen fiir die Warmelei-
tung im Festkorper berechnet (s. Abbildung 12.17). Hierflir waren materialspezifische
Kenndaten der verwendeten Thermoelemente (Dichte, spez. Wirmekapazitit und
Wirmeleitfahigkeit) notwendig.

Warmeubergang .
Fluid — Feststoff (a, W/(m*K)) T,, = konst.

! & Lange: > | €====== > |

16 bzw. 19,5 mm

Abbildung 12.17: 2D-Wérmebilddarstellung der Temperaturverteilung innerhalb eines simu-
lierten Thermoelements.

Annahmen fiir die Simulationsrechnungen

- Das Thermoelement hat ndherungsweise eine zylindrische Geometrie, die mit einer defi-
nierten Linge in den Reaktor hineinragt (2 Fille: 16 bzw. 19,5 mm Einstecktiefe)

- Die Randbedingungen an der Auflenseite des Kdrper wurden in 2 Bereiche untergliedert

- Im Bereich des Reaktionsraums wurde der Wiarmestrom des Fluids durch den Warme-
iibergangskoeffizienten o sowie aus dem Temperaturgradienten zwischen Fluid und Fest-
korperoberfliche berechnet; dabei wurde das Temperaturprofil im Fluid als parabolisch,

mit dem Maximum an der Reaktormittelachse angenommen (s. Abbildung 12.18)

- Fiir den Wirmetibergangskoeffizienten a wurden 2 Grenzfille unterschieden:

o a= 140 W/(m’K); fiir den iiberstromten Zylinder nach VDI-WA Gfl1 [159]

o a= 2300 W/(m’K); der Wirmeiibergangskoeffizient zwischen Fluid und Feststoff
ist vergleichbar mit dem der sie umgebenden Schwammstruktur; Abschétzung fiir
Schwammtréager aus Mullit nach Dietrich [64]

Im Bereich des Reaktormantels (2. Bereich, Kiihlung durch Warmetrigerdl) wurde eine
konstante Wandtemperatur von 170 °C angenommen
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Wie anhand der Simulationsergebnisse in Abbildung 12.18 (A) fiir beide Grenzfille
des Wiarmeiibergangskoeffizienten zu erkennen ist, hat der Thermoelementdurchmes-
ser einen wesentlichen Einfluss auf die Temperaturverteilung innerhalb des Messfiih-
lers. Durch die Verwendung von Sensoren mit kleinerem AuBendurchmesser, wie in
Kapitel 3.2.5 beschrieben, verringert sich die der Warmeleitung zur Verfiigung ste-
hende Querschnittsfliche. Dies hat geringere Abweichungen zwischen der duBeren
Fluidtemperatur und den sich ausbildenden Temperaturen im Inneren des Thermo-
elements zur Folge. Wichtig fiir die Bewertung der Ergebnisse ist es, die Temperatu-
ren am linken Ende der simulierten Thermoelemente zu betrachten, da dort bei realen
Messfiihlern die Messperle lokalisiert ist. Wie aus beiden Abbildung 12.18 (A und B)
hervorgeht, kommt es fiir Thermoelemente die itiber die Reaktormittelachse hinaus in
den Reaktionsraum hineinragen zu einer Uberschitzung der gemessenen Temperatu-
ren. Grund hierfiir ist die Warmeleitung entlang des Messfiihlers aus der wérmeren
Reaktormitte hin zur Thermoelementspitze. Dieses Simulationsergebnis unterstiitzte
zusitzlich die fiir die Berechnung des radialen Temperaturverlaufs angewendete
Auswerte- und Messmethode (s. Kap. 3.2.5).

210 ; 240 ;
r(A) ' Mittelachse Reaktor r (B) ! Mittelachse Reaktor
2051 ; - 2301 '
200+ = 140%/( %K)
a—TTC (1,?mm) 220+
= 195+ —T__ (1,0 mm) Ty
O TC o 4
L 190 — T, (0,5 mm) [ 210
3 T a = 300 W/(mK) 3 200 1
S 1854 T T (1.5 mm) o
4 \ -7 T (1,0 mm) 3 1
g 180 4+ W\ ---- T (0,5 mm) g- 190
o (4 180 4 — Taui
= 175+ = | —— T, (@ = 140 W/(m?K))
1704 1704+ 1 T T (=300 WA(m’K))
165 -] 160 A ——f——f————f——
0 5 10 15 20 25 0 5 10 15 20 25
Lange (mm) Lange (mm)

Abbildung 12.18: Simulation des Temperaturverlaufs innerhalb eines Thermoelements (TC).
(A) Einfluss des Durchmessers (d7¢) bei unterschiedlichen Wérmeiibergangskoeffizienten,
Linge des TCs in der Reaktionszone: 16 mm. (B) Ergebnisse bei hoherer Fluidtemperatur fiir
drc = 0,5 mm, Liange des TCs in der Reaktionszone: 19,5 mm.

Betrachtung der Messabweichung

Durch die Mittelung radialsymmetrischer Messpunkte sowie durch den Einsatz von
Thermoelementen mit mdglichst diinnem Durchmesser konnte der auftretende Mess-
fehler zufriedenstellend minimiert, nicht aber vollstindig verhindert werden. Im Fol-
genden sollen die wesentlichen Einflussgroflen auf das Messergebnis diskutiert und
die verbleibende Messabweichung rechnerisch erfasst werden.
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Arithmetischer Mittelwert

Die Temperaturen innerhalb des Reaktors wurden durch Mittelung von mindestens 60
Einzelwerten (n) (Taktrate von 0,5 s) erfasst. Hierbei wurde fiir jede Position im Re-
aktionsraum der arithmetische Mittelwert x aller radialsymmetrischen Messwerte wie
folgt bestimmt:

1yn

£=_Y,x (12.30)

Standardabweichung

Als MaB fiir die Streuung der einzelnen Temperaturen vom Mittelwert kann die Stan-
dardabweichung S wie folgt berechnet werden:

2?:1(xi_f)2

n

S = (12.31)

Messgenauigkeit der Thermoelemente

Fiir die vorliegende Arbeit wurden ausschlieBlich Thermoelemente vom Typ K, Ge-
nauigkeitsklasse 1 verwendet, die nach DIN eine Grenzabweichung von maximal
Axrc ==+ 1,5 °C aufweisen diirfen [160]. Hierbei handelt es sich um einen systemati-
schen Fehler der fiir alle Messreihen beriicksichtigt werden muss. Folglich setzt sich
die Gesamtmessabweichung Axy aus der durch die Mittelung der Messwerte resultie-
renden Standardabweichung S und der maximalen Grenzabweichung Ax;. der Ther-
moelemente zusammen:

Axs =S + Axpe (12.32)

Um daraus die relative Messabweichung Axpy berechnen zu konnen, wird die Ge-
samtmessabweichung (absolute Grof3e) auf den gemittelten Messwert bezogen:

AXZ

Axpy = 2= (12.33)

Die relative Messabweichung der Temperaturwerte der fiir die Entwicklung der
Messmethodik durchgefiihrten Messreihen (Kap. 3.2.5, Abb. 3.6) betrug maximal
5,2 %. Zusitzlich sind in den Abbildungen der Kapitel 6.1 und 12.8.1 exemplarisch
die Gesamtmessabweichungen als Fehlerbalken angegeben.

Genauigkeit der Positionierung der Thermoelemente im Reaktor

Fiir die Herstellung von Thermoelementen gelten Fertigungstoleranzen zur Lage der
Messspitze innerhalb der dufleren Hiille des Sensors [161]. Danach kann fiir die ein-
gesetzten Thermoelemente mit einem Durchmesser von drc = 0,5 mm die Messspitze
zwischen 0,075 und 0,75 mm von der eigentlichen Thermoelementspitze entfernt

liegen. Da bei der entwickelten Messmethodik radialsymmetrische Messwerte auf
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beiden Seiten der Symmetrieachse des Reaktors erfasst und gemittelt wurden, hatte
diese herstellungsbedingte Ungenauigkeit der Messpitze keinen Einfluss auf die Giite
der Temperaturprofile. Weiterhin war es wahrend der Aufnahme der radialen Tempe-
raturprofile wichtig, auf eine exakte Positionierung der Thermoelemente im Reakti-
onsraum zu achten. Dazu wurden die Thermoelemente vor Beginn einer Messreihe bis
zur gegeniiberliegenden Reaktorwand eingeschoben und der Nullpunkt der Messspitze
markiert. AnschlieBend erfolgte die Messung der radialen Temperaturprofile durch
schrittweises Verschieben mit definierten Abstdnden, wobei die korrekte Position der
Thermoelemente stets durch Abgleich mit dem Reaktormantel tiberpriift wurde. Zum
Abschluss einer Messreihe wurden die Thermoelemente zuriick ins Zentrum der Pa-
ckung verschoben und ein Vergleichswert zur Kontrolle erfasst.

12.6.6 Energiebilanz um den Reaktionsraum

Wie bereits in Kapitel 1.2 und 3.2.1 beschrieben, war es sowohl fiir die qualitative
Bewertung der Temperaturprofile in Kapitel 6 als auch fiir die 2D-Reaktor-
modellierung in Kapitel 7 essentiell, dass es zu keiner Limitierung des Warmetrans-
ports auBerhalb der Katalysatorpackung, also am Ubergang zur und in der Reaktor-
wand sowie im dufleren Kiihlmantel kommt. Um dies zu tiberpriifen, wurde fiir die in
Abbildung 6.1 (Kap. 6) dargestellten Messreihen eine integrale Enthalpiebilanz um
den Reaktionsraum erstellt (Gl. 12.34) sowie die durch Reaktion freigesetzte Wérme-
menge Q berechnet (s. Tabelle 12.25). Folgende Gleichungen wurden hierfiir zu
Grunde gelegt:

QWand = Hein - Haus (1234)
Qg = Ang - AgH (3.11)

Eintretender Enthalpiestrom

Hein = Ziﬁi,ein ' Hi,ein (1235)

Niein = Nio (12.36)
Tein ~

Hiein = AcHP + fTN Cpi+dT (12.37)

Austretender Enthalpiestrom

Haus = XiMiaus * Hiqus (12.38)
Niqus = Nip — Vi " Ang (12.39)
Hiqus = ApHE + [ &y - dT (12.40)
und: Ry, qus = Ry e (12.41) baw.: g g aus = 7 (12.42)
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Weitere Angaben zur Berechnung

- Fiir die Berechnung von H;.i, und H;as wurde angenommen, dass ¢,; im betrachteten
Temperaturintervall konstant ist

- Die benétigten Reinstoffwerte fiir die Standardbildungsenthalpien Afo sowie fiir die
molare Warmekapizititen ¢, ; aller Komponenten i sind in Tabelle 12.24 aufgefiihrt

- Die Temperatur am Reaktorausgang T,,,; wurde aus dem Mittelwert des radialen Tempe-
raturverlaufs am Reaktorausgang berechnet

- Der ein- und austretende Wérmestrom durch axiale Wiarmeleitung innerhalb der
Schwammstruktur war vernachléssigbar klein und wurde fiir die Bilanz nicht berticksich-
tigt (< 0,4 W am Ein- und Austritt)

Tabelle 12.24: Standardbildungsenthalpien und molare Wérmekapazititen.

Komponente AfH? Cpi
(kJ/mol) (J/(mol-K))
Benzol (Gas) 83 82
Cyclohexan (Gas) -123 106
Wasserstoff 0 28,6
Stickstoff 0 29,1

Der iiber die Reaktorwand abgegebene Wirmestrom Qy 4,y kann aus der Differenz
der ein- und austretenden Enthalpiestrome (H,;, — Hyys) berechnet werden. Weiter-
hin wurde die freigesetzte Reaktionswirme Qy aus dem Produkt der integral umge-
setzten Benzolstoffmenge und der Reaktionsenthalpie bei Reaktionstemperatur ermit-
telt (GL. 3.11). Ubereinstimmende Werte von Qyygng und Qr weisen darauf hin, dass
die freigesetzte Reaktionswérme vollstindig liber die Reaktorwand aus dem System
abgegeben worden ist. Liegt der errechnete Wert fiir Qyyqng unter dem fiir Qg, so zeigt
dies, dass ein Teil der freigesetzten Reaktionswdrme den Reaktionsraum mit dem
austretenden Enthalpiestrom H,,, verlassen haben muss. Anhand der Ergebnisse in
Tabelle 12.25 wird deutlich, dass die berechneten Wirmestrome Q4,4 Weitestgehend
mit der freigesetzten Reaktionswirme Qp iibereinstimmen. Lediglich bei den Be-
triebspunkten (4 und 5) mit groBerer Warmeproduktion und hoherem Gesamtvolu-
menstrom ist eine geringe Abweichung zwischen Qwang und Qg zu erkennen.

Die Ergebnisse bestitigen, dass die innerhalb der Schwammpackungen freigesetzte
Reaktionswarme hauptsdchlich durch radialen Wiarmetransport aus dem Reaktions-
raum iiber die Reaktorwand abgegeben worden sein muss. Eine mangelnde Warmeab-
fuhr tiber die Reaktorwand hitte eine Akkumulation der Wéarme entlang der Katalysa-
torpackung und damit im austretenden Enthalpiestrom H,,; zur Folge gehabt. Anhand
der Berechnungen konnte gezeigt werden, dass es durch das gewéhlte Reaktordesign
moglich war, eine effiziente Abfuhr der freigesetzten Reaktionswiarme aus dem Reak-
tionsraum zu gewéhrleisten.
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Tabelle 12.25: Ergebnisse der integralen Enthalpiebilanz um den Reaktionsraum.

Betriebs-

VN,ein €B,0 A1"'15' TauS Hein Haus QWand QR

punkt (mlV/min) | (Vol.-%) | (mmol/min) | (°C) (kJ/s) (kJ/s) (W) (W)
1 3000 5 4,6 174,7 | 2,12:10% | 4,98:10° | 16,2 | 16,5

2 3000 7,5 8,2 175,9 | 2,63-10% | -2,91-10° | 29,2 | 29,5

3 3000 10 12,3 1743 | 3,14-10% | -1,26:102 | 43,9 | 44,2

4 4500 10 15,0 186,3 | 4,71-102 | -54810° | 52,6 | 54,1

5 6000 10 13,8 192,7 | 6,28102 | 1,61-10% | 46,7 | 49,7
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12.7

12.7.1

Ergidnzende Ergebnisse zur Kinetikmodellierung

Anpassung fiir Mullit-getragerte Katalysatoren
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Abbildung 12.19: Vergleich der Messdaten (Symbole) mit Ergebnissen der Kinetikanpassung
(gestrichelte Linien) fiir Mullit-getrigerte Katalysatoren. Auswabhl fiir 7z = 170, 190, 210,
230, 250, 270 °C.
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Abbildung 12.20: Parititsdiagramme fiir den Vergleich gemessener und modellierter Benzo-
lumsitzen fiir Mullit-getragerte Katalysatoren (7 = 170 — 270 °C).
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Abbildung 12.21: Vergleich der Messdaten (Symbole) mit Ergebnissen der Kinetikanpassung
(gestrichelte Linien) fiir a-Al,Os-getragerte Katalysatoren. Auswahl fiir 7z = 170, 190, 210,

230 °C.
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12.8 Erginzende Ergebnisse zu den polytropen Messungen

12.8.1 Einfluss der Reaktionsbedingungen
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Abbildung 12.22: Axiale T-Profile entlang der Reaktormittelachse fiir eine a-Al,Os-
Katalysatorpackung (20 ppi; &, = 0,80) bei unterschiedlichen Eingangskonzentrationen und
Gesamtvolumenstromen. (A) Vy = 3000 ml/min; cz9= 5 Vol.-% (Ang = 5,1 mmol/min),
cgo="1,5 Vol.-% (Ang = 8,3 mmol/min), cg 9= 10 Vol.-% (Ang = 12,9 mmol/min). (B) cz o=
5 Vol.-%; Vy = 3000 ml/min (Angz = 5,1 mmol/min), Vy = 4500 ml/min (Arig =

5,5 mmol/min), Vy = 6000 ml/min (A1 = 6,0 mmol/min).

12.8.2 Einfluss der Porendichte und Porositat
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Abbildung 12.23: Einfluss der Porositit auf die Temperaturverteilung in 20 ppi Mullit-
getrigerten Katalysatoren. Aufgetragen als (A) 2D-Wérmebilder und (B) in 3D-Darstellung.
Porositit: &, = 0,80 (Bild (1) oder blaue Fliche) und 0,85 (Bild (2) oder graue Fliche). Vy =
4500 ml/min; ¢z = 10 Vol.-%. (&, = 0,80) Ang = 16,2 mmol/min, (&, = 0,85) Ang =

16,5 mmol/min.
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Abbildung 12.24: Mittlere Temperatur der Reaktionszone* als Funktion der freigesetzten
Reaktionswirme fiir a-Al,03-Katalysatorpackungen verschiedener Porositét (&, = 0,80 und
0,85) und ppi-Zahl (10, 20 ppi). *Mittelwert der an 42 Positionen innerhalb der katalytischen
Zone gemessenen Temperaturen eines Betriebspunktes im stationdren Zustand.

12.8.3 Einfluss des Trigermaterials

Abbildung 12.25: 3D-Darstellung der Temperaturverteilung fiir Packungen unterschiedlicher
Feststoffwarmeleitfahigkeit bei cz o= 7,5 Vol.-%; Vy = 3000 ml/min: a-ALO; (blaue Flache,
As =25,9 W/(m'K), Ang = 8,7 mmol/min), Mullit (graue Fliche, As = 4,4 W/(m'K), Ang =
8,9 mmol/min). g, = 0,80; 10 ppi.
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Abbildung 12.26: 3D-Darstellung der Temperaturverteilung fiir Packungen unterschiedlicher
Feststoffwirmeleitfahigkeit bei cz9= 10 Vol.-%; Vyy = 4500 ml/min: a-Al,Os (blaue Fliche,
As=25,9 W/(m-K), Ang = 16,8 mmol/min), Mullit (graue Fliache, As=4,4 W/m'K, Ang =
16,5 mmol/min). &, = 0,85; 20 ppi.

12.8.4 Einfluss der Qualitit der Schwammtrager

Die im Rahmen dieser Arbeit eingesetzten Schwammtriger wurden durch die so ge-
nannte Replik-Methode hergestellt. Dabei wird ein Polymer-Vorldufer in einen kera-
mischen Schlicker getaucht, ausgewalzt, getrocknet und anschlieend kalziniert.
Durch ungleichmifiges Entfernen der Restsuspension kann es bei diesem Verfahren
zu Massenabweichungen innerhalb der fertigen Schwammkorper kommen. Eine sorg-
faltige Auswahl anhand des Leergewichts der eingesetzten Schwammkerzen sowie
eine optische Uberpriifung auf verschlossene Poren und Fehler in der Porenstruktur
waren somit zwingend erforderlich. Wie grol3 der Einfluss der Massenabweichung auf
die rdumlichen Temperaturprofile werden kann, ist in Abbildung 12.27 dargestellt.
Hierbei handelt es sich um zwei a-Al,O3-Packungen mit nominell gleicher Porositit,
jedoch unterschiedlicher Porendichte (10 und 20 ppi).

Vergleichsmessungen an a-Al,O3;-Packungen anderer Porositit sowie an Mullit-
Trégern ergaben (siche Kap. 6.2), dass die Unterschiede in den Temperaturprofilen
nicht auf die Variation der Porendichte zuriickgefiihrt werden konnen. Fiir die darge-
stellte Gegeniiberstellung ist die 20 ppi Packung mit einem Leergewicht von 24,7 g
um 17,7 % leichter als die 29,9 g schwere 10 ppi Packung. Wie bereits in Kapitel 6
gezeigt werden konnte, ist der konduktive Warmetransport innerhalb der Stegstruktur
dominant. Folglich sind die erkennbaren Temperaturunterschiede auf Abweichungen
im Feststoffanteil, also auf einen effektiven Porosititsunterschied zwischen den Pa-
ckungen, zuriickzufiihren. Es sei angemerkt, dass es sich bei der nominellen Porositét
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um eine Herstellerangabe handelt, die eine Uberpriifung fiir jeden eingesetzten
Schwammtriger erforderlich macht. Dartiber hinaus wird deutlich, dass es fiir einen
potentiellen industriellen Einsatz notwendig ist, die Herstellungsqualitidt der
Schwammrohlinge zu verbessern. Nur auf Basis von Schwammtrdgern mit einheitli-
chem Leergewicht kann eine verlédssliche und prognostizierbare Temperaurkontrolle
fiir den Einsatz in exo- und endothermen Prozessen sichergestellt werden. In Tabelle
12.17 (Kap. 12.5.7) ist die Schwankungsbreite der Leermassen fiir die eingesetzten
Trager gegeniiber gestellt.
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Abbildung 12.27: 2D-Wiarmebilddarstellung fiir a-Al,Os-Katalysatorpackungen: ¢, = 0,80;
czo="5 Vol.-%; Vy = 6000 ml/min. (1) 10 ppi: Arig = 3,9 mmol/min, (2) 20 ppi: Ang =
4,0 mmol/min.
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12.9 2D-Reaktormodellierung

12.9.1 Angaben zur numerischen Berechnung

Fiir die numerische Losung der Energie- und Massenbilanzen wurden alle verwende-
ten GrofBen, Korrelationen sowie Stoff- und Materialdaten in SI-Einheiten hinterlegt.
Um das nichtlineare Gleichungssystem mithilfe des MATLAB-Solvers pdenonlin
berechnen zu konnen, mussten die Bilanzen die folgende Gleichungsstruktur aufwei-
sen:

—div(c . grad(u)) +a-u=f (12.43)

Darin enthélt der Koeffizient ¢ die Dispersionsterme der Massen- und Energiebilan-
zen, also die Anteile der axialen und radialen Warmeleitung sowie die Gleichungen
der Dispersionskoeffizienten. Im Koeffizienten f werden die Beitrdge der Konvektion
sowie der Quellterme zusammengefasst. Fiir das zu 16sende Gleichungssystem findet
der Parameter a keine Verwendung. Die Anpassungsvariable u entspricht im Fall der
Energiebilanz der Temperatur und fiir die Massenbilanzen dem Massenbruch der
jeweiligen Komponente.

12.9.2 Berechnung der Fluideigenschaften

Aufgrund der sich entlang des Reaktors verdndernden Fluideigenschaften war fiir die
2D-Reaktormodellierung eine Berechnung der Stoffdaten in Abhéngigkeit der lokalen
Zusammensetzung und Temperatur notwendig. Die dafiir implementierten Berech-
nungsvorschriften wurden dem Chemical Properties Handbook und dem VDI-
Wirmeatlas entnommen und sollen im Folgenden kurz zusammengefasst werden
[144, 145]. Bei den innerhalb der empirischen Gleichungen enthaltenen Koeffizienten
A — E handelt es sich um einen fiir jede Komponente individuell angepassten Parame-
tersatz. Alle verwendeten Korrelationen besitzen fiir die gewéhlten Reaktionsbedin-
gungen Giiltigkeit. Die Dichte der Gase wurde mithilfe des idealen Gasgesetzes be-
rechnet. Da die Gasphase liberwiegend aus Stickstoff und Wasserstoff bestand und der
Betriebsdruck fiir alle Versuchsreihen maximal pr = 6 bar betrug, ist diese Vereinfa-
chung gerechtfertigt.

Spezifische Wirmekapazitit

Fiir die Berechnung der molaren Reinstoff-Warmekapazitit einer Komponente ¢,
wurde Gleichung 12.44 verwendet. Die darin enthaltenen Koeffizienten A — E einer
jeden Komponente i wurden dem Tabellenwerk entnommen.

& =A+ BT+ CT?+DT? +ET* (12.44)
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Zur Berechnung der molaren Wirmekapazitit des Fluids ¢, wurde angenommen,

dass eine ideale Mischung aller Komponenten i vorliegt. Unter Beriicksichtigung des
Stoffmengenanteils x; jeder Komponente konnte diese wie folgt bestimmt werden:

6p,f = Zixiép'i (1245)
Dynamische Viskositdt

Die dynamische Reinstoff-Viskositit einer Komponente i kann mithilfe von Glei-
chung 12.46 bestimmt werden. Zur Berechnung der dynamischen Viskositét des Gas-
gemisches 7, wurde die in Gleichung 12.47 angegebene Mischungsregel nach Wilke
angewendet [162].

n; = A+ BT + CT? (12.46)
M= Tig (12.47)
1+(n;/ -O’SM-/Mi 0,2512
und Fyj = [ +(mi/mj) " (Mj/My) ] (12.48)
/8-(1+Ml~/Mj)
mit  #;, 7 dynamische Reinstoff-Viskosititen der Komponenten 7, j; Pa's
M;, M; molare Massen der Komponenten 7, j; g/mol
Xiy Xj Stoffmengenanteile der Komponenten i, j; -

Fluidwdrmeleitfihigkeit

Die Gleichungen fiir die Berechnung der Fluidwarmeleitfahigkeit dhneln sich in ihrem
Aufbau denen zur Bestimmung der dynamischen Viskositdt. Das Polynom zur Be-
rechnung der Reinstoff-Fluidwéarmeleitfdhigkeit A; einzelner Gaskomponenten ent-
spricht Gleichung 12.46, nur kommen hierfiir andere Anpassungsparameter A — C
zum FEinsatz. Die Mischungsregel nach Mason und Saxena zur Berechnung der Flu-
idwarmeleitfahigkeit A, des Gasgemisches ist in Gleichung 12.49 angegeben [163].
Der darin enthaltene Faktor Fj; wird mit der gleichen Vorschrift berechnet wie in
Gleichung 12.48 angegeben.

A = 3 (12.49)

XjxjFij
Diffusionskoeffizienten

Die Berechnungsgleichung zur Beschreibung der Diffusionsvorgénge in Mehrkompo-
nentensystemen nach Stefan und Maxwell ist nur fiir bindre und ternire Stoffsysteme
mit vertretbarem Rechenaufwand l6sbar. Unter der Annahme, dass Benzol und Cyc-
lohexan im Gasgemisch verdiinnt vorliegen, konnten die effektiven Diffusionskoeffi-
zienten J.4; der beiden Komponenten Benzol und Cyclohexan mithilfe von Gleichung
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12.50 in guter Naherung beschrieben werden [164]. Die darin enthaltenen, bindren
Diffusionskoeffizienten §; wurde nach Fuller mit Gleichung 12.14 berechnet.

1—x;

Oersi = %)/ 81

(12.50)

Fiir die Diffusionskoeffizienten von Wasserstoff und Stickstoff wurde vereinfachend
der bindre Diffusionskoeffizient d;, verwendet, da beide Gase gemeinsam mit ca.
90 Vol.-% den iiberwiegenden Anteil an der Gesamtzusammensetzung ausmachten.
Die fiir die Gleichungen 7.5 und 7.6 benétigte molekulare Peclet-Zahl Pe, ist definiert
als:

(12.51)

12.9.3 Geschwindigkeitsprofil im Reaktionsraum

Fiir den bereits in Abb. 7.7 (A) gezeigten Betriebspunkt ist in Abbildung 12.28 das
berechnete Geschwindigkeitsprofil als Wéarmebild dargestellt. In unmittelbarer Nihe
zur Reaktorwand ist die mithilfe des Dampfungsfaktors D (7) beriicksichtigte Abnah-
me der Stromungsgeschwindigkeit zu erkennen. Aufgrund des sich mit steigender
Temperatur ausdehnenden Gasstroms kommt es im ersten Drittel der Reaktionszone
zu einer leichten Zunahme der Stromungsgeschwindigkeit. Im weiteren Verlauf
nimmt die Stromungsgeschwindigkeit durch die mit fortschreitender Reaktion auftre-
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Abbildung 12.28: Wirmebilddarstellung des raumlichen Geschwindigkeitsprofils. Simulati-
onsrechnung fiir einen a-Al,O3-getrigerten Katalysator: 20 ppi, &, = 0,85. Vi = 3000 ml/min;
¢go= 10 Vol.-%. Ang i = 9,37 mmol/min.
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12.9.4 Einfluss der Massendispersion

Fiir die Berechnung der axialen und radialen Dispersionskoeffizienten wurden die fiir
Kugelschiittungen existenten Korrelationen auf Schwammstrukturen angepasst. Um
deren Einfluss auf die Konzentrations- und Temperaturverteilung innerhalb des Reak-
tors zu untersuchen, wurden Simulationsrechnungen mit um den Faktor 2 und 5 ver-
groBerten Dispersionskoeffizienten durchgefiihrt. In Abbildung 12.29 (A) ist der
durch die Verdnderung des axialen Dispersionskoeffizienten hervorgerufene Einfluss
auf den Benzolmassenbruch entlang des Reaktors dargestellt. Zwar sind minimale
Unterschiede in den simulierten Benzolmassenbriichen bei /[ = 75 und 125 mm zu
erkennen, diese haben jedoch keinen erkennbaren Einfluss auf die Temperaturvertei-
lung innerhalb des Reaktors (s. Abbildung 12.29 (B)). Am Ende der Reaktionszone
(Iz =175 mm) sind die Benzolmassenbriiche und damit auch der Benzolumsatz der
durchgefiihrten Simulationen wieder vollstindig ausgeglichen. Bereits in Kapitel
12.6.4 konnte durch die Abschétzung der Bo-Zahl sowie dem Mears-Kriterium (fiir
nicht isotherme Festbetten) fiir die gewihlten Betriebsbedingungen gezeigt werden,
dass die axiale Dispersion im Vergleich zur Konvektion einen vernachldssigbaren
Beitrag liefert und folglich eine ideale Kolbenstromung angenommen werden kann.
Dies wird durch die Simulationsergebnisse fiir den Einfluss der axialen (Massen-)
Dispersion auf die Konzentrationsverteilung im Reaktor zusitzlich bestitigt.
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Abbildung 12.29: Einfluss der Variation des axialen Dispersionskoeffizienten. Simulation fiir
a-AlOs-getriigerte Katalysatoren: 20 ppi, &, = 0,85. Vy = 3000 ml/min; cg = 10 Vol.-%.

Ang gim = 9,3 mmol/min. (A) Verlauf der radialen Benzolmassenbriiche und (B) Temperatur-
verldufe an unterschiedlichen Positionen entlang des Reaktors.

Der Einfluss der Verdnderung des radialen Dispersionskoeffizienten auf die Benzol-
massenbriiche und Temperaturprofile um den Faktor 2 bzw. 5 zeigt weder Auswir-
kung auf die Benzolmassenbriiche, noch auf die Temperaturverteilung innerhalb des
Reaktors (Abbildung 12.30). Wie anhand der simulierten Benzolmassenbriiche fiir
den unverdnderten Fall (D, x 1) zu erkennen ist, zeigen diese in radialer Richtung
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kaum Unterschiede. Deshalb bewirkt die Erh6hung von D,, auch keine weitere Steige-
rung der radialen Vermischung innerhalb der Reaktionszone.
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Abbildung 12.30: Einfluss der Variation des radialen Dispersionskoeffizienten. Simulation
fiir a-Al,O;3-getrigerte Katalysatoren: 20 ppi, &, = 0,85. Vyy = 3000 ml/min; c o= 10 Vol.-%.
Ang gim = 9,3 mmol/min. (A) Verlauf der radialen Benzolmassenbriiche und (B) Temperatur-
verldufe an unterschiedlichen Positionen entlang des Reaktors.

12.9.5 FEinfluss des axialen (thermischen) Dispersionskoeffizienten

In Abbildung 12.31 wird die durch die Erhohung des axialen (thermischen) Dispersi-
onskoeffizienten K, hervorgerufene, leicht verbesserte Anpassung (Abb. 12.31 (A))
der Temperaturprofile am Reaktoreintritt (/zr = 25 mm) erkennbar. Da die experimen-
tellen Temperaturprofile in diesem Bereich aufgrund des Ubergangs zweier
Schwammtriiger beeinflusst sind, ist keine vollstindige Ubereinstimmung zu den
Simulationsergebnissen mdglich.

Abbildung 12.31: Vergleich von simulierten (blau) mit experimentellen Temperaturprofilen
(rot) im polytropen Reaktorbetrieb fiir a-Al,Os-getrigerte Katalysatoren. 10 ppi; €, = 0,80.
A2pno = 1,05 W/(m'K); Kyeg = 10,17. Vy = 4500 ml/min; cz9= 10 Vol.-%. Afig oy =

9,52 mmol/min; Ang g, = 9,03 mmol/min; Amy, =+ 10 Ma.-%. (A) Ko = 4; (B) K = 1,12
[64].
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