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Motivation

1  Motivation

Polymethylmethacrylat (PMMA), besser bekannt unter dem Handelsnamen
Acrylglas, ist ein unentbehrlicher Werkstoff mit einem breiten Einsatzgebiet,
welches sich von der Automobilindustrie iiber das Bauwesen bis hin zur Medi-
zintechnik erstreckt [1]. Fiir seine Bereitstellung existiert eine Vielzahl von
Syntheserouten. Die Wahl der Syntheseroute ist dabei von verschiedenen Fakto-
ren, wie dem Preis und der Verfiigbarkeit der Einsatzstoffe, sowie eventuell
vorhandener Zwischenprodukte abhingig. Neben bereits etablierten Verfahren
mit Aceton als Ausgangsstoff finden immer hiufiger Syntheserouten auf Basis
von C,- und C4-Rohstoffen Anwendung. Letztere Verfahren beruhen auf Pro-
zessen, in denen Methacrylsdure als Intermedidr gebildet und in folgenden Pro-
zessstufen zum Monomer Methylmethacrylat, dem Ausgangsstoff fiir das Ac-
rylglas, verestert wird. Sowohl die C,- als auch die C4-Syntheserouten beinhal-
ten die partielle Oxidation von Methacrolein zu Methacrylsdure als wichtigsten
Prozessschritt.

Diese heterogen katalysierte Gasphasenreaktion wird in Rohrbiindelreaktoren
durchgefiihrt, die aufgrund der hohen Exothermie der Reaktion mit Salzschmel-
zen gekiihlt werden. In diesen Prozessen ist eine Riickfithrung des Methacrol-
eins im Kreisgas-Betrieb notig. Hierdurch ldsst sich eine moderate Belastung
des Katalysators, eine gute Temperaturkontrolle des Reaktors und die Wieder-
verwertung der hohen bendtigten Wassermengen im Betrieb einstellen. Durch
den Einsatz von Heteropolysdure-Katalysatoren konnen sehr hohe Ausbeuten an
Methacrylsidure bezogen auf die eingesetzte Menge an Methacrolein erreicht
werden. Cisium reiche Heteropolysduren (HPA) auf Basis von Mo/V/P mit
einer Keggin-Struktur finden bei der Oxidation von Methacrolein im industriel-
len MaBlstab Anwendung [2, 3]. Der Reaktionsablauf kann durch einen Mars
van Krevelen-Ansatz beschrieben werden und ist durch eine Ubertragung von
Gittersauerstoff der Heteropolysidure auf den Reaktanten und die Reoxidation
des Katalysators mit Luftsauerstoff gekennzeichnet.

Diese Heteropolysduren weisen ohne den Einfluss einer katalytischen Reaktion
eine thermische Stabilitiit bis etwa 420 °C auf [4]. Allerdings ist bereits unter
den realen Betriebsbedingungen bei der partiellen Oxidation von Methacrolein
zu Methacrylsdure, mit Reaktortemperaturen bis 320 °C, ein starkes Desaktivie-
rungsverhalten zu beobachten. In der groBtechnischen Anwendung wird diese
fortschreitende Desaktivierung durch eine sukzessive Erh6hung der Reaktor-
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temperatur kompensiert, wodurch lediglich Standzeiten von unter einem Jahr
erreicht werden.

Aus diesem Grund beschiftigen sich viele Forschergruppen mit dem Desakti-
vierungsverhalten von Heteropolysduren und berichten von einer Zersetzung
der Keggin-Struktur mit einer gleichzeitigen Bildung von MoO;[4-8]. In diesem
Zusammenhang sind die Untersuchungen von Marosi et al. hervorzuheben [4,
5]. Basierend auf ihren in siftu XRD-Messungen vermuteten die Autoren, dass
eine Kombination aus thermischer Belastung und den Reaktanten einer Redox-
Reaktion eine Migration von Molybdén aus der Keggin-Struktur bewirkt. Bis-
lang konnte nicht geklart werden, welche Reaktanten oder Bedingungen der
Redox-Reaktion eine Desaktivierung fordern. Aus der grotechnischen Anwen-
dung ist bekannt, dass sich ein Teil der Nebenprodukte negativ auf die Kataly-
satorstabilitdt auswirken konnen. Deshalb wird zum einen der Ansatz vertreten,
dass sich der Katalysator durch Produkte, die wihrend der Reaktion entstehen,
selbst vergiften kann. Diese Produkte konnten sich ferner in Kreisgas-Betrieb
akkumulieren und somit in erhohter Konzentration im Eduktstrom enthalten
sein. Zum anderen wird vermutet, dass eine Unterversorgung an Sauerstoff bei
hohen Methacroleinumsiatzen, oder am Ende des Reaktionsrohres, die Redox-
Eigenschaften der HPA beeinflussen und diese auf lange Sicht hin schiadigen.

Alle genannten Studien zur Untersuchung der Katalysatorstabilitdt wurden unter
idealen Betriebsbedingungen im Labormallstab durchgefiihrt. Dabei entspra-
chen weder die Reaktorstromungen und -temperaturen noch die eingesetzten
Eduktstrome den realen reaktionstechnischen Bedingungen. Diese Ergebnisse
sind nicht ohne weiteres auf einen industriellen Reaktor iibertragbar, in dem die
Redox-Bedingungen sowohl entlang des Katalysatorbetts als auch hinsichtlich
der Laufzeit variieren. Bislang sind in der Literatur noch keine Quellen bekannt,
die die Langzeitstabilitit von Heteropolysduren unter realen Betriebsbedingun-
gen abbilden. Bei einer kurzzeitigen Reduktion und Reoxidation des Gittersau-
erstoffes der Heteropolyséure ist keine strukturelle Schadigung zu beobachten.
Gitterdefekte, die durch einen vielfachen Austausch von Gittersauerstoff entste-
hen, wiirden sich nur in einer dauerhaften Belastung der Heteropolysidure be-
merkbar machen

Ziel der vorliegenden Arbeit ist die Untersuchung der Stabilitiit eines techni-
schen Heteropolysidure-Katalysators unter Prozessbedingungen, die denen in der
industriellen Anwendung nahe kommen. Dazu wurden in einer Pilot-Anlage
ortsaufgeloste Produktverteilungen der partiellen Oxidation von Methacrolein
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zu Methacrylsdure entlang eines integral betriebenen Rohrreaktors gemessen.
Das hier eingesetzte Methacrolein wurde direkt aus dem industriellen Prozess,
in dem iiber die C,-Syntheseroute Methacrylsdure hergestellt wird, bereitge-
stellt. Des Weiteren wurde die beschriebene Akkumulation von Nebenkompo-
nenten im Kreisgas-Betrieb der Industrieanlage durch eine zusitzliche Dosie-
rung dieser Stoffe in das eintretende Reaktionsgas realisiert.

Fiir die Untersuchungen wurde im Rahmen einer Industriekooperation mit der
BASF SE am Institut fiir Chemische Verfahrenstechnik (CVT) eine Pilot-
Anlage zur partiellen Oxidation von Methacrolein zu Methacrylsdure konzipiert
und aufgebaut. Bei allen in dieser Arbeit durchgefiihrten Untersuchungen wurde
als Katalysator ein technischer Kontakt auf Basis einer Casium reichen Molyb-
datovandatophosphorsdure eingesetzt. Durch den Einsatz von Ausbau-
Katalysatoren erhohter Standzeit aus dem industriellen Prozess war es moglich
das Desaktivierungsverhalten iiber die gesamte Lebensdauer des Katalysators
zu untersuchen. Die Messung der Konzentrationsprofile simtlicher Komponen-
ten ldngs eines integral betriebenen Rohrreaktors erfolgte mit Hilfe von Proben-
nahmen durch Zapfstellen. Durch die im eingesetzten Reaktionsrohr vorherr-
schenden betriebsnahen Prozessparameter, mit den gleichen Abmessungen wie
bei einem Rohr aus einem industriellen Rohrbiindelreaktor, war ein direkter
Transfer der gewonnenen Ergebnisse zur industriellen Anwendung moglich.
Die ex situ Charakterisierung ortsaufgeloster Ausbaukatalysatoren wurde durch
eine eigens entwickelte Fiill- und Entleermethode der Zapfstellenreaktoren er-
moglicht.

Im ersten Teil dieser Arbeit wurde eine Prozessstudie an einem frischen Hete-
ropolysdure-Katalysator beschrieben. Dabei wurden Reaktortemperatur, Ein-
trittskonzentration an Methacrolein sowie das Methacrolein zu Sauerstoffver-
hiltnis in den fiir die groBtechnische Anwendung relevanten Betriebsbedingun-
gen variiert. Des Weiteren wurde durch eine zusitzliche Dosierung von
Essigsdure und Kohlenstoffmonoxid in das eintretende Reaktionsgas der Ein-
fluss dieser Nebenkomponenten auf die katalytischen Eigenschaften untersucht.
Durch die Einstellung des oben genannten Methacrolein zu Sauerstoffverhiltnis
konnte die Auswirkung einer Sauerstoffunterversorgung auf die Katalysatorak-
tivitidt gemessen werden.

Im zweiten Teil dieser Arbeit wurden die gewonnen Ergebnisse zur Ableitung
eines Reaktionsnetzes sowie zur Bestimmung von kinetischen Parametern zur
quantitativen Beschreibung eines 1D-Reaktormodells benutzt.



Motivation

Im letzten Abschnitt dieser Arbeit wurden Heteropolysdure-Katalysatoren un-
terschiedlicher Standzeiten beziiglich ihrer katalytischen Eigenschaften mitei-
nander verglichen. Diese Messungen wurden durch ex sifu Analysen von orts-
aufgelosten Ausbaukatalysatoren unterstiitzt.
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2 Partielle Oxidation von Methacrolein zu
Methacrylsidure

2.1 Prozesse

Sowohl Methacrylsdure (MAA) selbst, als auch der Methyl-Ester (MMA) sind
Schliisselmonomere fiir industrielle Polymere. Die weltweite Jahresproduktion
an MMA lag im Jahr 2006 bei 2,4 Millionen Tonnen, bis zum Jahr 2017 wird
ein Wachstum auf 3,2 Millionen Tonnen vorhergesagt [9]. Bereits jetzt werden
80 % des produzierten MMA zur Herstellung von Polymethylmethacrylat
(PMMA) verwendet, welches direkte Anwendung sowohl in Hightech-
produkten wie Smartphones und LCD Fernsehern als auch in der Automobil-
herstellung findet. Die Produktionszahlen der wichtigsten Forderldnder sind in
Tabelle 2-1 aufgelistet.

Tabelle 2-1: Jahresproduktion der wichtigsten Erzeugerlinder von Methylmethacrylat
in 1000 t [10].

1994 1996 2000 2004

USA 598 675 708 840
Westeuropa 480 570 620 780
Japan 408 410 489 550

In diesem Kapitel werden die kommerziell etablierten Verfahren zur Herstel-
lung von Methacrylsdure beschrieben. Das jeweilige technische Umfeld bedingt
die Wahl der Syntheseroute: Die Verfiigbarkeit von Rohstoffen im Unterneh-
men sowie die Weiterverwendung von Intermedidren fithren dazu, dass ein
Verfahren geeigneter ist als das andere.

Die erste Herstellung von Methylmethacrylat im technischen MafB3stab wurde in
den dreiBBiger Jahren durch Rohm & Haas, sowie vom britischen Unternehmen
ICI durch das sogenannte Acetoncyanhydrin-Verfahren durchgefiihrt. Bis heute
ist das Acetoncyanhydrinverfahren gegeniiber neuen Syntheserouten konkur-
renzfdhig. So wurde 1996 noch 31 % des weltweit produzierten Acetons zur
Herstellung von Methylmethacrylat nach diesem Verfahren verwendet. Dieser
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Anteil ist allerdings in Westeuropa und Japan stark riickldufig [10]. Besonders
in Japan werden neue Herstellungswege vorangetrieben, die als Ausgangsstoffe
C;-Kohlenstoffverbindungen (C4-Raffinat) wie Isobuten oder vorzugsweise tert.
Butanol verwenden. Diese werden durch eine zweistufige partielle Oxidation zu
Methacrylsidure umgesetzt und anschlieBend mit Methanol verestert. Die BASF
verwendet seit 1989 eine Route in der Ethylen als Ausgangsstoff genutzt wird.
Da die fiir die Synthese notwendigen Zwischenprodukte bereits am Standort
Ludwigshafen zur Verfiigung stehen, stellt die Verwendung der sogenannten
C,-Route eine effiziente Erweiterung der Wertschopfungskette dar.

C4-Routen

Seit den 80-iger Jahren betreiben sowohl Sumitomo in Kooperation mit Nip-
pon-Shokubai als auch Mitsubishi Rayon kommerzielle Anlagen zur Herstel-
lung von MMA mit nahezu identischen Prozesswegen [11]. Erstere verwenden
fiir die Synthese Isobuten und letztere tert. Butanol (TBA) als Ausgangsstoff.
Davon ausgehend wird in einer zweistufigen Oxidation zunidchst Methacrolein
erzeugt, welches in einer zweiten Stufe mit Luftsauerstoff weiter zu Methacryl-
saure oxidiert wird. Die Umsetzung in der ersten Stufe erfolgt heterogen kataly-
siert bei 420 °C und einem Prozessdruck von ein bis drei bar. Isobuten wird in
der ersten Stufe nahezu vollstindig umgesetzt. Diese Fahrweise wird zum ei-
nem wegen der aufwendigen Trennung von Isobuten aus dem Reaktionsgas und
durch dessen inhibierende Wirkung auf die Oxidation von Methacrolein be-
nutzt. Als Katalysator kommen verschiedene Kombinationen an Metalloxiden
zum FEinsatz. Vorwiegend werden Oxide von Molybdin, Eisen, Nickel und
Bismut verwendet [12-16]. Im zweiten Oxidationsreaktor werden zur Verbesse-
rung der Selektivitit und der Langzeitstabilitdt des Katalysators (Molybdato-
phosphorséure in Verbindung mit Metallen wie Kuper und Vanadium) moderate
Umsitze bei 300 °C und zwei bis drei bar eingestellt [17-19]. Unverbrauchtes
Methacrolein wird in der Produktabtrennung ausgewaschen [2] und dem Pro-
zess nach der ersten Stufe wieder zugefiihrt. Somit konnen Gesamtausbeuten
von Methacrylsidure bezogen auf Isobuten von bis zu 70 % erzielt werden [20].
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O, 0, CH50OH
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Abbildung 2-1: Syntheseroute des Sumitomo / Mitsubishi Prozesses zur Herstellung von
Methyl-Methacrylat aus Isobuten unter Angabe der verwendeten Katalysatoren und
weiterer Einsatzstoffe.

Die Einsatzstoffe werden tiberwiegend aus der C,-Fraktion von Raffinerien oder
diversen Crack-Prozessen gewonnen. Durch Destillation oder Extraktion wird
aus der C4-Fraktion zuerst Butadien separiert und es bleibt das Raffinat 1, einem
Gemisch aus Isobuten und n-Butenen zuriick. Da die Trennung von 1-Buten
und Isobuten destillativ nur schwer realisierbar ist, werden in der Regel kataly-
tische Verfahren zur Umformung angewendet [12]. Dabei kann Isobuten aus
dem Raffinat 1 durch Hydratisierung in Anwesenheit von Schwefelsdure zu tert.
Butanol umgesetzt werden. Tert. Butanol kann direkt eingesetzt werden, oder
durch Dehydratisierung wieder zu reinem Isobuten umgesetzt werden. Alterna-
tiv kann Isobuten iiber die Umsetzung mit Methanol zu MTBE aus dem Raffi-
nat 1 entfernt werden. Durch eine Spaltung des MTBE kann wieder reines
Isobuten gewonnen werden [21].

Ein weiteres Verfahren auf C,-Basis ist die direkte oxidative Veresterung, die
bereits in den 70er Jahren von Asahi-Kasei entwickelt wurde [22]. Hierbei wird
analog zu den vorherig beschriebenen Prozessen zunéchst Isobuten (Abbildung
2-2) bzw. tert.-Butanol zu Methacrolein oxidiert. Dieses wird in der Fliissigpha-
se anschlieBend mit Sauerstoff und Methanol direkt zu MMA oxidativ verestert.

)‘v CH3OH /0,
Mo-Bi

Pd Pb o

Abbildung 2-2: Syntheseroute des Asahi-Kasei Prozess zur direkten oxidativen Vereste-
rung von Isobuten zu Methyl-Methacrylat unter Angabe der verwendeten Katalysato-
ren und weiterer Einsatzstoffe.

Aufgrund geringerer Investitionen wurde von Asahi-Kasei allerdings zunichst
der MAN-Prozess vorangetrieben, da hierfiir bestehende Anlagen aus dem Ace-
toncyanhydrin-Prozess genutzt werden konnten. In diesem wird Isobuten mit
Ammoniak und Sauerstoff zu Methacrylonitril umgewandelt. Die nachfolgen-
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den Prozessschritte sind dquivalent zu denen des Acetoncyanhydrin-Prozesses.
Erst eine Machbarkeitsstudie Anfang der 90er Jahre fithrte zur Wiederaufnahme
der direkten oxidativen Veresterung, da diese nunmehr als wettbewerbsfihig
angesehen wurde.

C;-Routen

Noch bis heute ist das Acetoncyanhydrin-Verfahren besonders in den USA und
Westeuropa ein etablierter Prozess zur Herstellung von Methacrylsdure und
threr Derivate. In einem ersten Prozessschritt reagiert Aceton mit Cyanwasser-
stoff (HCN) zu Acetoncyanhydrin (ACH). Zur Vermeidung von Nebenproduk-
ten geschieht dies unter milden Bedingungen in Anwesenheit eines basischen
Katalysators. Das Acetoncyanhydrin reagiert in hoch konzentrierter Schwefel-
sdaure (1,4 — 1,8 mol H,SO,/mol ACH), die auch gleichzeitig als Losungsmittel
fungiert, bei 80 — 140 °C zu Methacrylsdureamidsulfat [20]. Dies kann an-
schlieBend mit Wasser zu Methacrylsidure oder direkt mit Methanol zu Methac-
rylsduremethylester und Ammoniumhydrogensulfat umgesetzt werden. Uber
den gesamten Prozess kann eine Ausbeute zu MMA bezogen auf Aceton von
knapp 80 % erreicht werden.

OH
OH

%CN + HSOy ——— )\’&O

CHyop,
NH - H,S0; O_ + NHHSO,
o)

Abbildung 2-3: Syntheseroute des Acetoncyanhydrin-Verfahren zur Herstellung von
Methacrylsiure mit Wasser oder durch den Einsatz von Methanol direkt zu Methacryl-
siduremethylester.

Nachteile dieses Prozesses sind das anfallende Co-Produkt Ammoniumhydro-
gensulfat sowie der hohe Bedarf an Schwefelsdure. Moderne Produktionsanla-
gen haben eine Schwefelsidureriickgewinnung nachgeschaltet, um die energiein-
tensive Entsorgung groBer Mengen an Ammoniumhydrogensulfat zu vermei-
den.
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Ein neues Verfahren von Mitsubishi Gas Chemicals Co. Inc. umgeht die ange-
sprochen Problematik des urspriinglichen Acetoncyanhydrin-Prozesses. In die-
sem  Verfahren @ wird  Acetoncyanhydrin an  Manganoxid  zu
o—Hydroxyisobutyramid partiell hydrolysiert und anschlieBend mit Methylfor-
miat zu Methylester und Formamid umgesetzt. Bei der Dehydratisierung des
Formiats entsteht Cyanwasserstoff, der fiir die Acetoncyanhydrin-Synthese
recycelt wird. In der letzten Dehydratisierungsreaktion wird das MMA herge-
stellt [11]. Nachteil dieses Prozesses ist die hohe Anzahl an Reaktions- und
Aufreinigungsstufen mit hohem Energiebedarf.

OH H,0 O
HCN 2
4>
>:o > iCN > "_‘/( - )\W
MnO, OH NH, /\Hc;ONHz o o_
N

HCOOCH; HCN + H,0

Abbildung 2-4: Syntheseroute des erweiterten Acetoncyanhydrin Verfahren nach Mit-
subishi unter Angabe der verwendeten Katalysatoren und weiterer Einsatzstoffe.

C,-Routen

1989 entwickelte die BASF eine neue Syntheseroute auf Basis von Ethen. In der
ersten Prozessstufe wird Ethen mit Synthesegas zu Propionaldehyd hydrofor-
muliert. Die nachfolgende Aldolkondensation mit Formaldehyd zu Methacrol-
ein kann sowohl sauer oder alkalisch katalysiert werden. Bei Temperaturen von
160 — 210 °C und 40 — 80 bar kommen homogene Katalysatoren wie sekundére
Amine oder Essigsdure zum Einsatz [23-25]. Je nach Katalysatorwahl kdnnen
bei dieser Reaktion noch weitere Aldehyde als Nebenprodukte entstehen [5].
Das entstandene Methacrolein wird anschlieBend in Rohrbiindelreaktoren mit
Luftsauerstoff zu Methacrylsidure partiell oxidiert. Als Katalysatoren kommen
hierbei Heteropolysiduren zum Einsatz, die sich durch eine hohe Ausbeute von
bis zu 80 % an MAA auszeichnen. Nachteilig ist aber die miflige Standzeit des
Katalysators von unter einem Jahr. Die nachfolgenden Reaktionsstufen zur
MMA-Herstellung sind analog zu denen der direkten Oxidation von Isobuten.

COM CH,0 GO
N A T /]‘vo —2> )\r& EN
Co/Rh Komplex Amme 0

Abbildung 2-5: Syntheseroute der BASF SE iiber die C;-Route unter Angabe der ver-
wendeten Katalysatoren und weiterer Einsatzstoffe.
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Im Jahr 2008 nahm Lucite International ebenfalls eine kommerzielle Anlage auf
Basis eines C,-Kohlenwasserstoffes in Betrieb. In dem sogenannten Alpha-
Prozess wird Ethen direkt mit Kohlenmonoxid und Methanol zu Propionsiu-
remethylester umgewandelt. Durch eine anschliefende Aldolkondensation von
Propionsduremethylester und Formaldehyd entsteht MMA. Diese Reaktion
findet in der Gasphase an Cs-Oxid auf SiO, statt und erreicht eine Selektivitit
beziiglich MMA von tiber 90 %. Allerdings bilden sich bei dieser Reaktion
Schwersieder in Form von Koks auf dem Katalysator, welche die Aktivitdt und
Selektivitidt stark beeinflussen. Der Katalysator kann zwar regeneriert werden,
fiir einen kontinuierlichen Betrieb sind allerdings mindestens zwei Reaktoren
notwendig [26].

|
CO/CH30H CH,0O
Pd Komplex (0] Cs Oxid / SiO, 0

Abbildung 2-6: Syntheseroute des Lucite-Prozess unter Angabe der verwendeten
Katalysatoren und weiterer Einsatzstoffe.

2.2 Heteropolysduren als Oxidationskatalysatoren

Heteropolysduren konnen eine Vielzahl organisch- chemischer Reaktionen, wie
Isomerisierung, Alkylierung, Veresterung und besonders Oxidationen katalysie-
ren [27-29]. In diesem Kapitel werden Heteropolysdure-Katalysatoren beschrie-
ben, die hauptsichlich bei der partiellen Oxidation von Methacrolein zu Me-
thacrylsidure verwendet werden.

Allgemein lassen sich Heteropolysiduren bzw. ihre Anionen durch die Formel
([XxM,,O,]™) beschreiben. M reprisentiert dabei ein Ubergangsmetall mit el-
nem leeren d-Orbital, das eine Metall-Sauerstoff-I1-Verbindung auszubilden
kann. Bei Heteropolysiuren fiir Oxidationsreaktionen kommen fiir das Uber-
gangsmetall hauptsidchlich Molybdidn und Vanadium zum FEinsatz. Als Hete-
roatom X findet hdufig Phosphor und Silicium Anwendung.

Fiir industrielle Anwendungen werden fast ausschlieBlich Katalysatoren mit
sogenannter Keggin-Struktur verwendet, die erstmals 1933 von J.F. Keggin
beschrieben wurde [30]. Allgemein ldsst sich der strukturelle Aufbau von Hete-
ropolysduren in Primér-, Sekundir- und Tertidrstruktur gliedern.
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2.2.1 Struktureller Aufbau

Die Primirstruktur

Die kleinste Einheit einer klassischen HPA-Struktur ist ein MOg-Oktaeder. In
diesem ist das Metallatom aufgrund der Metall-Sauerstoff-I'1-Verbindung etwas
aus der Mitte heraus verschoben, wie links in Abbildung 2-7 dargestellt ist. Das
Metallatom ist von sechs Sauerstoffatomen umgeben, die die Ecken des Oktae-
ders bilden. Drei MO¢-Oktaeder formen eine M;0O3-Einheit (M;-Triplett) der-
art, dass iiber zwei Kanten jedes Oktaeders jeweils beide Nachbarn verbunden
sind. Wiederum vier Ms-Einheiten bilden zusammen mit dem Element X eine
Keggin-Einheit. Hierbei werden die M;-Einheiten iiber die Sauerstoffatome
eckenverkniipft, so dass sich in der Mitte der Struktur ein XO,-Tetraeder aus-
bildet. In Abbildung 2-7 (rechts) ist der Aufbau der Primérstruktur am Beispiel
eines [XM;,04]" Anions des a-Isomers dargestellt.

Abbildung 2-7: Aufbau der Primérstruktur einer Keggin-Einheit. Links: MO¢-Oktae-
der (cyan: Metall, rot: Sauerstoff); Mitte: Mz-Einheit aus MOg-Oktaedern; Rechts:
vollstiindige Keggin-Einheit eines [XM;,049]" Anions (rot XOy4-Tetraeder).

In der Literatur werden weitere Isomere beschrieben, die aber bis auf das [3-
Isomer weitgehend instabil sind und daher keine technische Anwendung besit-
zen. Baker und Figgis [31] postulierten, dass durch die Drehung eines Mj;-
Tripletts von 60° um eine Achse durch das Heteroatom eines o-Isomers die [3-
Form entsteht (Abbildung 2-8). Durch weitere 60° Drehungen weiterer M;-
Tripletts entstehen insgesamt fiinf theoretisch mogliche Isomere [32, 33].

11
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Abbildung 2-8: Bildung des 3-Isomers durch Rotation einer M;-Einheit des a-Isomers
der Keggin-Einheit.

Eine andere HPA-Primérstruktur wurde 1953 von B. Dawson entdeckt und nach
thm benannt [34]. Sie ist aus zwei identischen ,,Teileinheiten* zusammenge-
setzt. Eine Teileinheit besteht dabei aus einem zentralen XO,-Tetraeder, wel-
ches von neun MOg-Oktaedern umgeben ist. Die zwei Teileinheiten sind iiber
sechs Sauerstoffatome verbunden und bilden das Dawson-Anion. Die sechs
Sauerstoffatome befinden sich in der Symmetrieebene des Anions und werden
von beiden Teileinheiten gleichermallen geteilt. In Abbildung 2-9 ist die
Dawson-Struktur fiir ein [X,M;306,]" Anion mit zwei zentralen [XO,4]" Tetrae-
dern exemplarisch dargestellt.

Heteropolysduren mit einer Dawson-Struktur finden unter anderem bei der di-
rekten Umsetzung von Isobutan zu Methacrolein bzw. Methacrylsdure Anwen-
dung [35, 36].
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Abbildung 2-9: Aufbau der Dawson Struktur durch zwei identische Teileinheiten (links,
schwarz Markierung: Verbindungspunkt iiber die Sauerstoffatome).

Die Sekundirstruktur

Die rdumliche Anordnung von Heteropolyanionen, Gegenkationen, sowie von
Struktur- und Kristallwasser im Kristallgitter wird als Sekundérstruktur be-
zeichnet.

Strukturwasser bezeichnet konstitutionelles Wasser, welches aus der Protonie-
rung der Keggin-Anionen entsteht. Das konstitutionelle Wasser ist fiir die Aus-
bildung von [HsO,]"-Kationen verantwortlich, die die Heteropolyanionen iiber
Wasserstoffbriicken verbinden. Das Strukturwasser ist in der Sekundérstruktur
stirker gebunden als das Kristallwasser. Als Kristallwasser werden Wassermo-
lekiile bezeichnet, die iiber Wasserstoffbriickenbindungen in die Struktur einge-
baut sind [37]. Diese Wassermolekiile konnen durch thermische Behandlung bis
etwa 200 °C entfernt werden [38], wobei die einzelnen Hydratstufen entstehen.
Im letzten Entwésserungsschritt wird dann auch Strukturwasser unter Zerset-
zung der Heteropolysdure abgegeben [39].

Die genannten [HsO,]"-Kationen kinnen durch andere Kationen wie zum Bei-
spiel Cs*, Cu*", K" oder NH" substituiert werden und haben einen direkten Ein-
fluss auf die katalytischen Eigenschaften. Auf diesen Zusammenhang wird in
den folgenden Kapiteln eingegangen.
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Die Tertidrstruktur

Der Begriff Tertidrstruktur bezieht sich auf die Partikel-Ebene und meint Groe
und Form der Kristalle sowie die Morphologie von Agglomeraten. Mit der Ter-
tidrstruktur sind also die katalytisch wichtigen Gro3en [40]:

spezifische Oberfliche,
Porositit und
Porenradienverteilung

eng verkniipft.

2.2.2  Séure- und Redox-Verhalten von Heteropolysiduren

Heteropolyséduren mit einer Keggin-Struktur kombinieren eine starke Brgnsted-
Aciditédt mit einer hohen Redox-Aktivitdt und sind sowohl bei Saure katalysier-
ten Reaktionen, als auch Redox-Reaktion sehr effiziente Katalysatoren. Die
Aciditét ist stark von der Struktur und den enthaltenen Elementen abhingig
[41]. MaBlgebliche EinflussgroBBen fiir die Sdurestdrke sind die Art des Poly-
und des Heteroatoms, die Wahl des Gegenkations, unterschiedlichen Trigerma-
terialen sowie eine thermische Vorbehandlung. Allgemein konnte bei der Wahl
des Polyanions folgender Trend beziiglich der Aciditiit beobachtet werden [42].

Polyatom: W > Mo® > vt
Heteroatom: P > Si**, Ge*" > B* > Co**

Das Redoxverhalten von Heteropolysduren ist neben der Aciditit eine wichtige
GroBe und spielt besonders bei Oxidationsreaktionen eine entscheidende Rolle.
Diese Reaktionen verlaufen meist iiber einen Redox-Mechanismus und lassen
sich in drei ,,Reaktionstypen‘* unterteilen:

1. Der ,,Surface-Type*
Die Reaktion findet an der duleren Oberfldache des Katalysators statt und
die Reaktionsgeschwindigkeit ist dazu proportional. Die Oxidation von
CO und Aldehyden zihlt zu diesem Reaktionstyp [8, 43].

2. Der ,,Bulk-Type (I)*
Bei diesem Reaktionstyp werden die Reaktanten bei moderaten Tempera-
turen von der Heteropolysdure absorbiert und reagieren direkt in den
Zwischenrdumen der Polyanionen. Dieser Typ wird auch hdufig als

14



Partielle Oxidation von Methacrolein zu Methacrylsdure

,pseudoliquid* bezeichnet, da sich der Katalysator mehr als eine Art Lo-
sung verhdlt. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist proportional zu dem Vo-
lumen bzw. der Masse des Katalysators. Dieser Typ kann bei der Dehyd-
rierung von Alkoholen beobachtet werden [44].

3. Der ,,Bulk-Type (I)*
Bei diesem Reaktionstyp nimmt neben der dufleren Oberfldache die ge-
samte Kern-(Bulk-) Phase an der Reaktion teil. Durch eine schnelle
Wanderung von Protonen und Elektronen wird der Oxidationszustand der
Polyanionen auf der Oberfliche wiederhergestellt. Typische Reaktionen
sind hier die Oxidation von Wasserstoff oder Dehydrierungsreaktion von
zum Beispiel Isobuttersdure oder Cyclohexan [43].

Komaya et al. [43] konnte zeigen, dass bei der Oxidation von Methacrolein
hauptsidchlich Polyanionen an der Katalysator-Oberfldche (Surface-Type) ge-
nutzt werden, wihrend am gleichen Katalysator bei der Dehydrierung von
Isobuttersdure Anionen aus dem Kern (Bulk-Type (II)) fiir die Reaktion ver-
antwortlich sind.

Die gezielte Abstimmung der aciden und Redox-Eigenschaften der Heteropoly-
sdaure fiir die partielle Oxidation von Methacrolein zu Methacrylsdure wird
durch mehrere Faktoren eingestellt. Es konnte gezeigt werden, dass sowohl der
Trager und dessen Beladung das Acide- und Redox-Verhalten der Heteropoly-
sdure verschieben konnen. Mehrfach wurde von einem Riickgang der Aciditit
mit abnehmender Beladung der Heteropolysdure auf dem Triger berichtet [45,
46]. Diese Katalysatoren weisen vielmehr ein Redox-Verhalten auf. Jedoch ist
der Ubergang vom Aciden- zum Redox-Katalysator nicht nur vom Trigermate-
rial und der Beladung abhéngig, sondern auch von der thermischen Vorbehand-
lung. Dieser Prozess entspricht nicht der Kalzinierung der Vorldufer und der
Ausbildung der Sekundirstruktur, sondern ist diesem nachgeschaltet. Die ther-
mische Vorbehandlung erfolgt unter reduzierenden Atmosphéren und wird héu-
fig als Aktivierung bezeichnet. Dies wird zum einem durch eine teilweise Re-
duktion des Oxidationszustandes von V" und Mo®* [47-49], oder zum anderem
durch eine Migration von Vanadium aus der Keggin-Einheit und der Ausbil-
dung einer defekten, hoch reaktiven Struktur erklirt [50-52].
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2.2.3 Heteropolysiure-Katalysatoren fiir die Oxidation von Methacrolein

Die meisten in der Industrie verwendeten Heteropolysiuren fiir Oxidationskata-
lysatoren sind auf Basis von Molybdédn mit Phosphor als zentralem Heteroatom
aufgebaut. Wolfram basierende Heteropolysduren werden vorzugsweise bei
sauer katalysierten Reaktion verwendet und sind fiir Oxidationsreaktionen we-
niger interessant [44]. Bei der Oxidation von Methacrolein zu Methacrylsiure
finden hiufig Cisium haltige Molybdovanadophosphate in einer Keggin-
Struktur Anwendung. Diese Heteropolysduren konnen allgemein durch die
Formel Cs H3.y.\PVyMo015.,049 (x =1 -4,y =1 - 3) beschrieben werden [53].

Abbildung 2-10: Struktur eines [PV2M010040]5' -Anions einer Keggin-Einheit, Kenn-
zeichnung der Atome: rot Sauerstoff, gelb Vanadium, blau Phosphor, cyan Molybd:in.

Die enthaltene Menge an Cs spielt beziiglich der Aktivitit, Selektivitit und der
Lebensdauer des Katalysators eine entscheidende Rolle. Marosi et al. [4, 5]
untersuchten diesen Zusammenhang unter Reaktionsbedingungen bei der parti-
ellen Oxidation von Methacrolein zu Methacrylsdure mittels in situ XRD-
Messungen. Sowohl der Methacrolein-Umsatz, die Selektivitit zum Zielpro-
dukt, als auch die Lebensdauer konnten durch Dotierung mit Cs im Vergleich
zur undotierten Heteropolysdure deutlich verbessert werden. Der Grund fiir die
geringere Desaktivierung wird der verminderten Bildung der inaktiven MoOs-
Spezies mit zunehmender Standzeit zugeschrieben. Die Dotierung mit Cs
scheint die Heteropolysiure bis zu einem gewissen Grad zu stabilisieren, wobei
der optimale Cs-Gehalt x bei etwa zwei liegt. Ein Cs-Gehalt unterhalb von zwei
filhrt zu einer schnellen Desaktivierung des Katalysators. Im Extremfall einer
freien Heteropolysidure fithrt dies zu einer dominierenden Adsorption von pola-
ren Molekiilen wie Methacrolein, was eine verminderte Reoxidation des Kata-
16
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lysators bewirkt. Ein Cs-Gehalt grof3er drei hat eine fiir die partielle Oxidation
von Methacrolein inaktive Form der Heteropolysdure zur Folge. Bei einer voll-
stindig versalzten HPA kann keine C-H Bindung mehr aktiviert werden [7].

Wie bei DeuBler et al. [6] berichtet, hat der Austausch von Molybdin durch
Vanadium einen Riickgang der Oxidationsgeschwindigkeit von Methacrolein,
sowie der Reoxidationsgeschwindigkeit des Katalysators zur Folge. Allerdings
ist gleichzeitig eine deutlich verminderte Weiteroxidation der Methacrylsédure
zu den Nebenprodukten CO, CO, und Essigsdure zu beobachten, was insgesamt
zu einer erhohten Selektivitit des Zielproduktes fiihrt. Die Autoren gehen davon
aus, dass eine starke Methacrolein-Adsorption die Reoxidation des Katalysators
behindert. Dieser Effekt kann durch die Versalzung mit Cs-Kationen und die
Substitution von Molybdédn durch Vanadium reduziert werden. Der Grund fiir
den verminderten Adsorptionsgrad wird in der Literatur durch die verringerte
Aciditit bei Verwendung von Cédsium und Vanadium erklért [43, 54]. Der be-
schriebenen Senkung des Adsorptionsgrades wird auch die Erhohung der Selek-
tivitidt zu Methacrylsédure zugeschrieben.

Neben Vanadium wird in der Literatur hidufig von einem verbesserten Redox-
Verhalten durch eine zusitzliche Dotierung der Heteropolysdure mit Kupfer
berichtet [55-58]. Es konnte festgestellt werden, dass Kupfer die Bildung von
Sauerstoff-Leerstellen fordert, wodurch sich die Mobilitit des Gittersauerstoffes
erhoht. Des Weiteren wurde postuliert, dass die Dotierung mit Kupfer die Zer-
setzung der Keggin-Einheit zu MoO; minimiert [56]. Die meisten Autoren ge-
hen davon aus, dass Kupfer die Position des Gegenkations in Form von Cu®*
einnimmt und sich nicht in der Keggin-Einheit befindet [49, 56, 59].

Die beschriebenen Cisium basierenden Molybdovanadophosphate besitzen
meist nur eine geringe Oberfliche, wodurch die Anwendung eines geeigneten
Trigermaterials interessant wird [5, 7]. Hierbei kommen Stoffe wie SiO,,
AIPO,, TiO, und Aktivkohle mit hohen Oberflichen zum Einsatz [60]. Hiufig
wurde berichtet, dass Heteropolysdure mit Al,O3;, MgO und ZnO als Trigerma-
terial keinerler Aktivitat mehr aufweisen [41, 60, 61]. Ursache hierfiir ist die
Zersetzung des Polyanions der beschichteten Heteropolysdure durch den Triger.
Heteropolysduren, die auf TiO, und SiO, aufgebracht wurden, erzielten die
besten Aktivititen aufgrund einer hohen Dispersion. Kanno et al. [45] erzielten
bei der Oxidation von Methacrolein durch die Verwendung eines SiO,-Trigers
eine fiinffach hohere Aktivitit bei gleichbleibender Selektivitit in Bezug auf die
nicht getrigerte HPA.
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2.2.4 Reaktionskinetik der partiellen Oxidation von Methacrolein

In der Literatur existiert eine Vielzahl an kinetischen Studien zur partiellen
Oxidation von Methacrolein zu Methacrylsdure [7, 45, 62-64]. Die genannten
Untersuchungen unterscheiden sich zum Teil durch die eingesetzten Katalysato-
ren bzw. deren Zusammensetzung, als auch durch die eingestellten Betriebspa-
rameter und die verwendeten Reaktortypen.

Dennoch wird der Ablauf der partiellen Oxidation von Methacrolein zu Methac-
rylsdure iibereinstimmend als ein Reaktionsnetz aus Parallel- und Folgereaktio-
nen, wie in Abbildung 2-11 dargestellt, beschrieben. In parallelen Reaktionen
wird Methacrolein zu Methacrylsdure sowie den Nebenkomponenten oxidiert.
Die gebildete Methacrylsiure liegt als Intermediat vor und wird iiber eine Fol-
gereaktion weiter zu den Nebenprodukten oxidiert. Dabei werden in der Litera-
tur die Nebenkomponenten zumindest durch COy, hiufig aber auch durch Es-
sigsdure und Aceton beschrieben. Ferner wird die Bildung von Acrolein, Acryl-
sdure, Acetaldehyd und weiterer Aldehyde berichtet, die aber aufgrund der
geringen Selektivitiat meist nicht berticksichtigt werden.

O

OH

0 CO 0
K, e oo )k
2
) OH

Abbildung 2-11: Aus der Literatur von mehreren Autoren [7, 45, 62-64] vorgeschlage-
nes Reaktionsnetz zur partiellen Oxidation von Methacrolein zu Methacrylsiure.

Der genaue Reaktionspfad der Nebenkomponenten ist allerdings noch weitge-
hend unbekannt. Es besteht zwar Einigkeit, dass Kohlenstoffmonoxid und -
dioxid hauptsédchlich aus der Totaloxidation von Methacrolein und Methacryl-
sdaure entstehen, allerdings ist der Beitrag der weiteren Nebenprodukte zu den
Kohlenstoffoxiden unklar. Deshalb werden die Kohlenstoffoxide und die weite-
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ren Nebenprodukte, wie bei Deuller et al. [7], meist zusammengefasst und le-
diglich eine Konstante fiir den Sauerstoffverbrauch modelliert. Zur weiteren
Aufschliisselung des Reaktionsverlaufes ist eine Studie zur ., Uberoxidation*
von Methacrylsdure bekannt. Dabei stellten Schindler et al. [62] fest, dass bei
der Oxidation von Methacrylsdure das Hauptprodukt bei geringen Umsitzen
CO, ist, und nicht, wie vermutet, CO und CO, parallel entstehen. Bei hoheren
Umsétzen an Methacrylsiure féllt die CO,-Selektivitdt und die Bildung von CO
steigt an, was vermuten ladsst, dass CO und CO, iiber unterschiedliche Routen
gebildet werden. Allerdings konnte eine parallele Bildung von CO, Essigsiure
und Acrylsédure beobachtet werden, was darauf hindeutet, dass diese Produkte
iber dieselbe Route entstanden sind.

Zur quantitativen Beschreibung des Reaktionsverlaufes fiir die partielle Oxida-
tion von Methacrolein zu Methacrylsdure miissen die einzelnen Pfade aus dem
Reaktionsnetz durch ein kinetisches Modell abgebildet werden. Hierbei werden
die kinetischen Parameter an die experimentellen Daten bei variierenden Be-
triebsparametern angepasst. Als Modell wird hierbei hauptsichlich der Mars
van Krevelen-Ansatz verwendet [65]. Diese Modellvorstellung beruht auf zwei
Teilschritten:

1) Das auf der Katalysatoroberfliche adsorbierte Edukt wird durch Gitter-
sauerstoff aus dem Katalysator oxidiert. Der Katalysator liegt anschlie-
Bend in der reduzierten Form vor, und das Produkt desorbiert wieder von

der Oberflache.

2) Der reduzierte Katalysator wird durch Sauerstoff aus der Gasphase wie-
der reoxidiert.

Der Mars van Krevelen-Ansatz wurde urspriinglich zur mechanistischen Be-
schreibung von Oxidationsreaktionen an Ubergangsmetalloxid-Katalysatoren
verwendet, zum Beispiel bei der partiellen Oxidation von Aromaten an V,0s-
Kontakten. Bei Katalysatoren wie V,0s liegt das Kation in der héchsten Oxida-
tionsstufe vor und kann wihrend der Reaktion Sauerstoff in O* Form abgeben.
Mars und van Krevelen unterscheiden dabei zwei Arten von Gittersauerstoff.
Der groBere Teil der Sauerstoff-Ionen liegt in einer Ebene mit den Vanadium-
Ionen vor. 40 % der Sauerstoff-Ionen stehen allerdings orthogonal zu dieser
Ebene und sind iiber das gesamte Gitter frei beweglich. Diese frei beweglichen
Sauerstoff-Ionen wechselwirken mit den Aromaten auf der Oberfliache. Die
Reaktionsgeschwindigkeit fiir die Oxidationsreaktion ist abhédngig von der Kon-
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zentration dieser frei beweglichen Sauerstoff-lonen, sowie von der adsorbierten
Menge an Edukt auf der Oberfldche.

Ein #hnliches Verhalten kann fiir Oxidationsreaktion auf Heteropolysiduren
ibertragen werden. Mizuno et al. [54] konnten durch Tracer-Experimente mit
Sauerstoff-Isotopen belegen, dass die Oxidation von Methacrolein allgemein
tber Gittersauerstoff abliuft und durch einen Mars van Krevelen-Ansatz be-
schrieben werden kann. Es konnte des Weiteren gezeigt werden, dass fiir nied-
rige Konzentrationen an Sauerstoff die Reoxidation des Katalysators geschwin-
digkeitslimitierend ist [7, 54, 62]. Im Gegensatz dazu ist fiir hohe Sauerstoff-
konzentrationen die Reaktionsgeschwindigkeit der Methacrolein-Oxidation
nahezu unabhidngig von der Sauerstoffkonzentration. Folglich ist die Reduktion
des Katalysators in diesem Fall der limitierende Schritt.

DeuBler et al. und Schindler et al. [7, 62] fiihrten an Céisium haltigen Molyb-
dovanadophosphaten reaktionstechnische Messungen bei der partiellen Oxidati-
on von Methacrolein zu Methacrylsdure durch. Die Autoren zeigen, dass so-
wohl die Reaktionsgeschwindigkeit von Methacrolein unabhingig von der
Konzentration an Methacrylsdure, als auch umgekehrt die Abreaktionsge-
schwindigkeit von Methacrylsdure unabhingig von der Methacrolein-
Konzentration ist. Dem entsprechend vermuten die Autoren, dass diese Reakti-
onen an zwei unterschiedlichen aktiven Zentren katalysiert werden. Daher wer-
den zur besseren Beschreibung der Kinetik zwei Oxidationsgrade, fiir die Me-
thacrolein- und die Methacrylsdure-Oxidation, eingefiihrt. Beziiglich der Reak-
tionsordnung hinsichtlich Sauerstoff wurden fiir die Methacrolein-Oxidation die
besten Ergebnisse der Modellierung mit 1 und fiir die Oxidation von Methacryl-
sdure mit 0,5 erzielt.
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2.2.5 Katalysatorstabilitit

Zwar haben sich viele Studien mit dem Phinomen der relativ kurzen Standzeit
von Heteropolysduren bei der Methacrolein-Oxidation beschiftigt, jedoch sind
die Vorgidnge der Desaktivierung bis heute noch weitgehend ungeklirt. Verbrei-
tet ist die Annahme, dass unter Reaktionsbedingungen eine unzureichend ther-
mische Stabilitit der Heteropolysdure fiir die langsame Desaktivierung verant-
wortlich ist. Hierbei fiihrt eine thermische Zersetzung der Keggin-Anionen zur
Bildung von MoQOs;. Marosi et al. [5] gehen auBerdem davon aus, dass die Kom-
bination aus thermischen Belastung und der Anwesenheit der Reaktanten einer
Redox-Reaktion zu einer fortschreitende Wanderung von Molybdéin aus der
Keggin-Einheit in die kristalline Kernphase fithrt. Durch in sitru XRD-
Messungen konnten Marosi et al. zunichst, wie schon von mehreren Autoren
[6, 54] postuliert, zeigen, dass das Einbringen von Cs’-Ionen die thermische
Stabilitdt der HPA verbessert. Bei Langzeituntersuchungen konnte eine Farbin-
derung von den zunichst gelb/griinen Cs(NH4),PMo0;,04p-Salzen hin zu den
blau/schwarzen reduzierten HPA beobachtet werden. Gleichzeitig zeigten
Strukturanalysen, dass mit zunehmender Standzeit des Katalysators die Formie-
rung von MoOQO; fortschreitet, welche sich auf den Zwischengitterpldatzen der
Polyanionen befinden. Bayer et al. [55] charakterisierten ein 12-
Molybdophosphat mit Vanadium als Gegenkation bei 320 °C unter einer Stick-
stoffatmosphire. Dabei konnten die Autoren die Entstehung einer reduzierten
Molybdin-Spezies in der Keggin-Einheit mit zunehmender Standzeit beobach-
ten. Dieser Vorgang konnte durch die Zugabe von Wasser verlangsamt werden.
Ohne eine zusitzliche Wasserzugabe ist eine rasche Desaktivierung der Hetero-
polysédure zu beobachten [66].

Neben der Desaktivierung wird in der Literatur hdufig die Verminderung von
Molybdin in der Heteropolysidure durch eine Verdampfung von MoOj; in An-
wesenheit von Wasserdampf oder weiterer reduzierender Stoffe diskutiert [66,
67]. Dabei geht Molybdén durch die Bildung von Molybdinoxid-Hydrat bereits
bei den fiir die Oxidation von Methacrolein relevanten Temperaturen in die
Gasphase iiber. Inwiefern der Austrag von Molybdin durch Bildung der gas-
formigen Molybdidnoxid-Hydrate die eigentliche Zersetzung der Keggin-
Struktur beeinflusst ist nicht bekannt.
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2.2.6 Einfluss von Wasserdampf

Bei der groB3technischen Umsetzung von Methacrolein zu Methacrylsdure wird
Inertgas wie N, und/oder Wasserdampf in den Feed dosiert, um die Reaktanten
zu verdiinnen und somit die adiabate Temperaturerhohung zu verkleinern. Zu-
dem kann durch die hohere Wirmekapazitit des Wasserdampfes die Ausbil-
dung eines Hot Spots gemindert werden. Wasserdampf besitzt eine etwa doppelt
so groBe Wirmekapazitit wie Stickstoff.

Der Einfluss des Wasserdampfes auf die katalytischen Eigenschaften der Hete-
ropolysdure bei der partiellen Oxidation von Methacrolein zu Methacrylsidure
wurde in der Literatur zahlreich beschrieben [64, 68-71]. Die Autoren berichten
tibereinstimmend, dass mit einem zunehmenden Wasserdampfanteil im Reakti-
onsgas eine Steigerung des Methacrolein-Umsatzes sowie eine hohere Selekti-
vitit beziiglich Methacrylsdure zu beobachten ist. Gleichzeitig sinkt die Selekti-
vitit zu Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid. Hiufig wurde von einem
optimalen Volumenanteil von mehr als 10 Vol.-% Wasserdampf im Eduktgas
berichtet [70, 71]. Die moglichen Ursachen fiir die erhohte katalytische Aktivi-
tdat und Selektivitdt konnen folgendermalen zusammengefasst werden:

Durch die Wasserdampfzugabe wird die Anzahl fiir die Reaktion verant-
wortlichen aciden Zentren (Brgnsted-Zentren) an der Katalysator-
Oberflache erhoht [4, 72].

Adsorbiertes Wasser stabilisiert die Primérstruktur der Keggin-Einheit
bei hohen Temperaturen und ermdglicht einen schnellen Transport von
Sauerstoffionen innerhalb des Kristallgitters. Durch den schnellen Trans-
port von Gittersauerstoff aus der Kernphase an die Oberflidche wird das
Reduktions- und Reoxidationsverhalten verbessert [66, 73].

Wasserdampf adsorbiert konkurrierend an der Oberfldache der Heteropo-
lysdure und fiithrt zu einer raschen Desorption der Methacrylsdure. Somit
ermoglicht der Wasserdampf die Reoxidation der reduzierten Zentren und
erhoht auf diesem Wege die katalytische Aktivitit. Gleichzeitig wird
durch die rasche Desorption der Methacrylsdure deren Totaloxidation zu
Kohlenstoffoxiden vermindert [67, 74].
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3 Experimentelle Methoden

3.1 Katalysatoren

3.1.1 Industrieller HPA-Kontakt

Ein wesentlicher Aspekt der hier beschriebenen Forschungsarbeit ist das Ver-
folgen der Desaktivierung eines Heteropolysdure-Katalysators bei der Oxidation
von Methacrolein unter industrienahen Bedingungen. Alle reaktionstechnischen
Experimente wurden mit einem industriellen HPA-Kontakt durchgefiihrt, der
dem heutigen Stand der Technik entspricht.

Der industrielle HPA-Kontakt wurde durch die BASF SE zur Verfiigung ge-
stellt und nach der Synthesevorschrift in der Patentschrift EP0O467144A1 [75]
hergestellt. Der HPA-Katalysator lag als Vollkontakt vor und wurde mit Graphit
als Binder in Hohlzylinder mit einem Aulendurchmesser von 7 mm, einer Lin-
ge von 7 mm und einem Hohlkreisdurchmesser von 3 mm geformt. Der nach
dieser Methode hergestellte HPA-Kontakt enthielt bereits 2,7 %-m/m MoQOj; als
Verunreinigung.

Die genaue Zusammensetzung des HPA-Kontakts wurde nicht mitgeteilt. Be-
kannt ist lediglich, dass die Heteropolyséaure:

eine Keggin-Struktur besitzt,
ein Heteropolyanion auf Basis eines [PVMo 11040]'4—Ani0ns aufweist,
Casium reich ist und ferner Sb und Cu enthalt.

Im Rahmen dieser Arbeiten wurden Katalysatoren verschiedener Standzeit aus
vier Alterungsphasen untersucht (Tabelle 3-1). Der frische Katalysator (Phase I)
wurde zur Untersuchung der Reaktionskinetik in der Zapfstellenanlage fiir 20
Tage unter variierenden Betriebsbedingungen belastet. Wahrend dieser Zeit
wurden in diskreten Abstinden Referenzmessungen bei 3,4 Vol.-% MAC,
Tr =300 °C und MAC:O, = 1:2 zur Untersuchung des Desaktivierungsverhal-
tens aufgenommen. Der Phase III Katalysator wurde nach 180 Tagen kontinu-
ierlicher Laufzeit in einer groBtechnischen Anlage der BASF SE aus einem
Reaktionsrohr des technischen Reaktors stufenweise ausgebaut und in gleicher
Strukturierung in beide Teilversuchsreaktoren eingebaut. Dieser Katalysator der
Phase III wurde anschlieBend in der Zapfstellenanlage fiir insgesamt weitere
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360 Betriebsstunden untersucht (Phase IV). Der Reaktionsbetrieb wurde jeweils
nach 10 — 12 h durch Phasen des Stillstandbetriebs (Spiilung mit Stick-
stoff/Luft/Wasserdampf) unterbrochen. Nach nur 180 Tagen kontinuierlicher
Betriebszeit im technischen Reaktor weist der ausgebaute Katalysator gegen-
tiber dem Frischkatalysator (Phase I) bereits eine deutlich reduzierte Aktivitét
auf.

Tabelle 3-1: Uberblick iiber die verwendeten Katalysatoren verschiedener Standzeit.

Katalysator Standzeit Anlage
Q) (Tage)" Q)

Phase I (frisch) 0 Zapfstellenanlage
Phase II 20 Zapfstellenanlage
Phase 11 180 Industrieanlage
Phase IV 195 Zapfstellenanlage

"'Ein Tag entspricht 24 h Messzeit

Die Katalysatoren der Phase II und IV wurden fiir die ex situ Charakterisie-
rungsmessungen liber die in Kapitel 3.3.4 beschriebene Methode, ortsaufgelost
aus den Zapfstellenreaktoren entnommen. In diesen Messungen wurden drei
markante Positionen untersucht: der ,Eintritt* entsprechend der ZS 2, die ,,Mit-
te* am Ende von Reaktor 1 (ZS 7) und der ,,Austritt* am Ende von Reaktor 2
(ZS 16).

3.1.2 Herstellung eines Katalysators im LabormalBstab

Fiir erginzende TPR-Ergebnisse (siehe Kapitel 3.2) wurden nach einem Patent
von Boehning et al. [3] ein HPA-Katalysator synthetisiert, der mit der Summen-
formel Cs;Sb;CuysP;5V,cMo;, dem Industrie-Kontakt nahe kommt, aber damit
sicherlich nicht genau iibereinstimmt.

Der Laborkatalysator wurde nach Boehning et al. [3] wie folgt hergestellt: In
45 mL wurden jeweils die stochiometrisch vorgesehenen Mengen der Vorldufer
aufgelost. Fiir die Synthese des genannten HPA-Katalysator wurden 40 g Am-
monium-Heptamolybdat-Tetrahydrat (99 Gew.-%, Alfa Aesar), 1,32 g Vanadi-
um-Metavanadat (99 Gew.-% Merck) und 3,67 g Cédsiumnitrat (99,8 Gew.-%
Alfa Aesar) in 45 mL demineralisierten Wasser bei 50 °C und einer Riihrer-
drehzahl von 300 U/min’ gelost. AnschlieBend wurden 6,2 g einer 45 Gew.-%
ortho-Phosphorsidure (VWR Chemicals) in die wiéssrige Losung eingetropft. Im
Anschluss wurden 2,75 g Antimom-Trioxid (99 Gew.-% Fluka) zugegeben, die
Losung auf 95 °C aufgeheizt und 2,27 g in Wasser gelostes Kupfer (II) Nitrat
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(97 Gew.-%, Alfa Aesar) hinzugefiigt. Bei dieser Temperatur wurde die Losung
vollstiandig eingedampft. Der Riickstand wurde bei 380 °C in Luft fiir 6 h kalzi-
niert.

3.2 Charakterisierungsmethoden

Temperatur programmierte Verfahren (TPX)

TPX-Versuche wurden in einer ChemiSorb 2750 (Micromeritics) mit einem
WLD-Detektor durchgefiihrt. Vor jedem Experiment wurden 40 mg einer pulv-
rigen Heteropolysiure in einem Quarzglas-Reaktor mit einem Argonstrom bei
einer Heizrate von 10 K/min auf 120 °C ausgeheizt. Die Probe wurde anschlie-
Bend fiir 3 h auf dieser Temperatur gespiilt.

Fiir NH;-TPD-Messungen wurden die Proben mit einem Gasgemisch bestehend
aus 5 Vol.-% NHj; in Ar fiir 30 min bei 100 °C beladen (50 ml/min). Um phy-
sisorbiertes und sehr schwach gebundenes Ammoniak zu entfernen, wurde der
Reaktor nach der Adsorption mit 50 ml/min Argon bei 100 °C fiir 1 h gespiilt.
Nachdem die Basislinie des WLD-Detektors wieder stabil war, wurde der Reak-
tor mit einer Heizrate von 5 K/min auf 500 °C aufgeheizt und dabei mit
50 ml/min Argon durchstromt.

Fir die H,-TPR-Messungen wurden die Proben mit einem Gasgemischstrom
von 50 ml/min bestehend aus 5 Vol.-% H, in Ar durchstromt und mit einer
Heizrate von 5 K/min auf 600 °C aufgeheizt.

Stickstoff-Sorption

Vor jedem Experiment wurden etwa 3,5 g einer pulverférmigen Heteropolysiu-
re im Vakuum fiir 9 h bei 120 °C getrocknet. Die Stickstoff Sorptionsisother-
men wurden in einem PhysiSorption Analyzer ASAP 2020 (Micromeritics)
aufgenommen und nach der Methode von Brunauer, Emmett und Teller (BET)
ausgewertet.

Quecksilberporosimetrie

Vor jedem Experiment wurden die Katalysatorproben fiir 24 h bei 120 °C ge-
trocknet. Die Bestimmung der Feststoffdichte und der Porenradienverteilung
erfolgte mittels Quecksilberporosimetrie an einem AutoPore IV 9420 (Micro-
meritics). Es wurden typischerweise zwei bis drei Katalysatorringe — eine Mas-

se von 1 - 1,5g — mit Quecksilber bei einem Druck von 0,14 bis 4200 bar(g)
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beaufschlagt und das Intrusionsvolumen gemessen. Die Auswertung der Mes-
sung wurde unter der Annahme eines Kontaktwinkels zwischen der HPA und
Quecksilber von 130° und einer Oberflachenspannung von 485 dyn/cm durch-
gefiihrt.

Ronteen Diffraktometrie (XRD)

Rontgen Diffraktometrie Messungen wurden in einem externen Analyselabor
mit einem D8 Advance Serie 2 mit Mehrfachprobenwechsler durchgefiihrt, um
den MoOs-Gehalt der verwendeten Heteropolysdure zu bestimmen. Als Strah-
lungsquelle wird ein Cu Ka Strahler mit A = 1.5406 A verwendet.

Bruchkraftmessung

Vor jedem Experiment wurden die Katalysator-Hohlzylinder fiir 24 h bei
120 °C getrocknet. Die Seitendruckfestigkeit der ringférmigen Katalysator-
formkorper wurde mit einer Material Testmaschine (ZwickRoell) aufgenommen
und jeweils der Mittelwert aus mindestens 50 Versuchen ermittelt. In einer typi-
schen Messung wird der Stempel (Kraftmessdose) mit einer Vorspannkraft von
0,5 N und einer Vorspanngeschwindigkeit von 10 mm/min auf die zylindrische
Mantelseite des ringformigen Katalysatorformkorper gepresst. Mit einer Test-
geschwindigkeit von 1,6 mm/min wird iiber eine Kraftmessdose die Seiten-
druckfestigkeit bestimmt [76].

3.3 Beschreibung der Versuchsanlage

Zur Untersuchung des Reaktionsgeschehens der partiellen Oxidation von Me-
thacrolein zu Methacrylsédure unter industriellen Betriebsbedingungen wurde ein
Zapfstellenreaktorsystem im Pilot-Mal3stab konzipiert und aufgebaut. Die Di-
mensionen des Reaktionsrohres entsprechen denen eines Einzelrohres aus dem
industriell eingesetzten Rohrbiindelreaktor, wodurch ein direkter Transfer der
gewonnen Ergebnisse moglich ist. Die Akkumulation moglicher Katalysatorgif-
te im Kreisgas-Betrieb in der grotechnischen Anlage konnen hier durch eine
direkte Zugabe dieser Gifte in das Eintrittsgas simuliert werden. Die Messung
der Konzentrationsprofile entlang des integral betriebenen Rohreaktors ist durch
Zapfstellen realisiert, wodurch eine ortsaufgeloste Produktverteilung bestimmt
werden kann. Ein vereinfachtes AnlagenflieBbild ist in Abbildung 3-1 darge-
stellt. Ein detailliertes R&I FlieBbild ist im Anhang (Kapitel 12.1) angefiigt. Die
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Versuchsanlage ldsst sich in die Abschnitte Gas- und Fliissigdosierung, Zapf-
stellenreaktoren, katalytische Nachverbrennung und Analytik gliedern.
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Abbildung 3-1: Vereinfachtes FlieBbild der Pilotanlage mit Zapfstellenreaktor. Multi-
Position-Ventil, MPV; Gas-Chromatograph, GC; Flammenionisations- und Wirmeleit-
fahigkeitsdetektor, FID und WLD; Katalytischer Nachverbrenner, KNV.

3.3.1 Gas- und Fliissigdosierung

Die Dosierung der gasformigen Stoffe Ethan (interner Standard), Stickstoff,
Luft, Kohlenmonoxid und Kohlendioxid wird iiber thermische Massendurch-
flussregler realisiert (Brooks, SLA5850). Alle Rohrleitungen und die Zapfstel-
lenreaktoren werden nach den entsprechenden Mengenregelungen der
Feedstrome durch elektrische Begleitheizungen (Horst, Heizschniire) auf Be-
triebstemperatur eingestellt. Folgend dem Hauptgasstrom (fett gezeichnet) aus
Abbildung 3-1 wird zunéchst der eintretende Stickstoffstrom auf 280 °C vorge-
heizt. Wasser wird iiber eine Taumelkolbenpumpe (Ismatec, MCP-CPF) in den
Wasserverdampfer gefordert, in dem es sich mit dem vorgeheizten Stickstoff
mischt. Am Ende des ersten Verdampfers stellt sich ein Gemisch aus 30 Vol.-%
Dampf in Stickstoff ein. Methacrolein wird aus dem gekiihlten Vorlagebehilter
bei 0 °C iiber eine HPLC-Pumpe (Gilson, 307 Pump) in den zweiten Verdamp-
fer gefordert. Den Verdampfern nachgeschaltet wird Luft zur Bereitstellung von
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Sauerstoff fiir die partielle Oxidation in den Strom eingeleitet. Parallel dazu
konnen Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid als mogliche Katalysator-
gifte dosiert werden. Essigsdure kann zusitzlich mit dem Wasser in das eintre-
tende Reaktionsgas gefordert werden.

3.3.2 Zapfstellenreaktoren

Um die Hohe der Pilotanlage den rdumlichen Beschrinkungen der Techni-
kumshalle anzupassen, wurde der Zapfstellenreaktor in zwei gleich lange Rohr-
stiicke geteilt. Die beiden Teilreaktoren sind in Reihe verschaltet und kénnen
zusammen als ein PFR bilanziert werden. Wie in Abbildung 3-2 zu sehen ist,
werden die Reaktoren jeweils von oben nach unten durchstromt. In der Verbin-
dungsleitung zwischen den beiden Reaktoren wurde eine Zwischeneinspeisung
vorgesehen, durch die dem zweiten Reaktor weitere Prozessgase zugefiihrt wer-
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Abbildung 3-2:Detail der beiden Zapfstellenreaktoren mit BemaBung der Inert- und
Reaktionszonen; ZS: Zapfstelle, griin: HPA-Katalysatorringe, gelb: Steatit-Ringe
(inert).
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Beide Zapfstellenreaktoren bestehen jeweils aus einem 2,85 m langen Edel-
stahlrohr (V4A, 1.4571 nahtlos) mit einem Innendurchmesser von 26 mm (38 x
6 mm). In Abbildung 3-2 ist eine schematische Aufbau der beiden Zapfstellen-
reaktoren dargestellt. Uber beide Zapfstellenreaktoren sind axial in einem Ab-
stand von 264 mm jeweils acht Zapfstellen verteilt.

Die erste Zapfstelle (ZS 1) dient zur Messung der Eduktkonzentrationen, daher
ist der Einlaufbereich von etwa 650 mm mit inerten Steatit-Ringen (7x7x3 mm)
gefiillt. Dadurch entspricht das Katalysator-Schiittvolumen zwischen ZS 1lund
ZS 2 nur etwa der Hilfte dem zwischen den iibrigen Zapfstellen. Das Katalysa-
torbett wurde unterhalb von ZS 8 in Reaktor 1 und oberhalb von ZS 9 in Reak-
tor 2 um jeweils 132 mm verldngert, um die gleiche Katalysatormasse wie zwi-
schen den iibrigen Zapfstellen einzustellen. Insgesamt haben die Katalysator-
schiittungen eine Linge von 3,85 m und die mit Steatit-Ringen gefiillten Ein-
und Auslaufzonen eine Linge von mindestens 0,35 m. Diese Zonen dienen zum
einem der FEinstellung der Eintrittstemperatur und des Stromungsprofils und
zum anderen als Deflagrationssicherung. Die Temperaturregelung der Zapfstel-
lenreaktoren erfolgt iiber 16 elektrische Heizkreise, deren Leistung durch eine
sogenannte Thyristorschaltung konstant und stufenlos geregelt werden kann.
Ein Heizkreis umfasst genau den Abstand zwischen zwei Zapfstellen. Die Tem-
peraturmessung erfolgt tiber 32 Thermoelemente (Eltherm, Typ K, Ni/Cr/Ni
@ 1mm), die gleichmiBig iiber die Reaktorlidnge verteilt sind und jeweils in die
Mitte der Katalysator- bzw. Inertschiittungen hinein ragen. Dabei wurden zur
Temperaturkontrolle 16 Thermoelemente durch die Zapfstellen hindurch in den
Reaktor gefiihrt. Dazu um 180° versetzt und in axialer Position um 132 mm
verschoben wurden weitere 16 Thermoelemente durch Klemmringverschrau-
bungen an den Reaktoren zur Temperaturregelung montiert.

3.3.3 Verdampfer

Die Verdampfer fiir die Wasser- und Methacroleindosierung sind baugleich und
direkt in Reihe geschaltet. In Abbildung 3-3 ist die Schnittzeichnung der Ver-
dampfer dargestellt. Der Verdampfer besteht aus einem 6 m langen Edelstahl-
rohr, das zu einer Wendel (@ 90mm) gerollt wurde. Die Temperierung erfolgt
tiber Heizschniire, die auf die AuBBenoberfliche der Wendeln gewickelt wurden.
Im ersten Verdampfer wird Wasser in das erste Drittel der ersten Windung des
Verdampfers dosiert und fliet entlang der inneren Rohrwand nach unten. Der
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eintretende Wasserstrom wird im ersten Drittel des Verdampfers vollstindig
verdampft und mit dem im Gleichstrom flieBendem Stickstoff vermischt.

Das Gemisch aus Stickstoff und Wasserdampf tritt am Kopf des zweiten Ver-
dampfers ein. Neben den reaktionstechnischen Vorteilen (siehe Kapitel 2.2.4)
fiir die partielle Oxidation von Methacrolein hat Wasserdampf weitere positive
Effekte fiir die technische Umsetzung der Methacroleinverdampfung. Zum
einen ermoglicht die hohe Wirmekapazitiat von Wasserdampf eine gute Tempe-
raturkontrolle und somit eine konstante Verdampfung des Methacroleins. Zum
anderen benetzt der Wasserdampf die innere Rohrwand des Methacroleinver-
dampfers, wodurch eine Polymerisation des Methacroleins am Eintritt an der
heilen Edelstahloberfliche verhindert bzw. vermindert wird. Der im Methacro-
lein enthaltene Stabilisator wird nicht verdampft und setzt sich an den Rohr-
winden im vorderen Drittel des Verdampfers ab. Der Methacrolein-Verdampfer
muss daher nach einer 2-3 monatigen Betriebszeit ausgetauscht werden.
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Abbildung 3-3: Schematischer Aufbau eines Verdampfers fiir Wasser oder Methacrol-
ein mit den jeweiligen Temperaturverlidufen im Betrieb. Die Temperierung erfolgt iiber
Heizschniire entlang der Wendeln.
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In beiden Verdampfern wurde zur Temperaturregelung das Thermoelement am
Kopf des jeweiligen Verdampfers benutzt, wodurch sich dann das in Abbildung
3-3 dargestellte Temperaturprofil ausbildete. Zur besseren Temperaturkontrolle
wurde der zylindrische Raum zwischen den Wendeln beider Verdampfer mit
Siliciumcarbid, das eine hohe Wirmekapazitit und Wiarmeleitfihigkeit auf-
weist, aufgefiillt. Der Innenraum der Wendelrohre ist jedoch nicht mit einer
Schiittung versehen.

3.3.4 Befiillen und Entleeren der Reaktoren

Aus der Literatur bzw. der industriellen Anwendung sind zahlreiche etablierte
Fiillmethoden fiir Katalysatoren mit erhohter Bruchempfindlichkeit bekannt
[77-80]. Bedingt durch die im Reaktionsrohr angebrachten Thermoelemente ist
allerdings keine dieser Methoden fiir den verwendeten Versuchsreaktor an-
wendbar, was die Entwicklung der folgenden Methode notwendig machte.

Zum Fiillen der Reaktoren mit Inertmaterial und Katalysator wurde der in Ab-
bildung 3-4 gezeigt Aufbau verwendet. Bedingt durch die geringe mechanische
Belastbarkeit des Katalysators mussten Fallhohen von iiber 20 cm vermieden
bzw. die Fallgeschwindigkeiten stark gedrosselt werden. Hierfiir wurde eine
Spirale aus 1,5 mm Draht gewickelt und in den Reaktor eingedreht. Um die
Thermoelemente nicht zu verbiegen, muss der Abstand zwischen den einzelnen
Windungen der Spirale einem geraden Vielfachen des Abstandes der Thermo-
elemente entsprechen. In diesem Fall wurde der Abstand auf die halbe Entfer-
nung zwischen zwei Thermoelementen von 132 mm gewickelt. Die Spirale
wurde zu Anfang des Befiillens komplett in den Reaktor ,.eingeschraubt®. Die
am Kopf des Reaktors aufgegebenen Katalysatorpartikel wurden so in eine
rotierende Bewegung versetzt und extrem verlangsamt. Wihrend der Katalysa-
torfilllung musste die Spirale immer wieder stiickweise aus dem Reaktor heraus
gedreht werden, um ein Verkanten mit Katalysatorpartikeln zu vermeiden.
Durch die beschriebene Methode ist es moglich, den mechanisch empfindlichen
Katalysator ohne Bruch und Abrieb in den Reaktor einzubringen. Die Ergebnis-
se der Vorversuche zur Minimierung der Fallgeschwindigkeit sind in Anhang
12.12 zusammen gefasst.
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Abbildung 3-4: Links: Fiillvorgang mittels einer Spirale zur Reduzierung der Fallge-
schwindigkeit. Rechts: Sequentielles Entleeren in einen PE-Schlauch durch abschnitts-
weises Aufheizen des Reaktionsrohres.

Um eine ex situ Analyse der verwendeten Katalysatorringe zu ermoglichen,
miissen diese unbeschadet und ortsaufgelost aus den Reaktoren entnommen
werden konnen. Hierfiir wurde, wie in Abbildung 3-4 dargestellt, ein PE-
Schlauch am Boden des Reaktors angebracht. Da sich durch lange Standzeiten
der Katalysatoren und die wechselnden thermischen Belastung wihrend einer
Messkampagne die Katalysatorringe setzen, wird sich die Schiittung beim Off-
nen des Reaktors nicht ohne weiteres 16sen. Daher wird der Reaktor zunéchst
auf Umgebungstemperatur abgekiihlt. AnschlieBend werden vom Austritt be-
ginnend die einzelnen Heizzonen des Reaktors schnell aufgeheizt, um eine loka-
le Ausdehnung des Reaktormantels zu bewirken. Auf diese Weise gelingt es,
die Katalysatorschiittung abschnittsweise zu entleeren.
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3.3.5 Katalytischer Nachverbrenner

Den beiden Zapfstellenreaktoren ist ein katalytischer Nachverbrenner (KNV)
nachgeschaltet, um sowohl die Edukte als auch entstandene Produkte mit Luft-
sauerstoff vollstindig zu Kohlenstoffdioxid und Wasser umzusetzen. Hierfiir
wird ein konstanter Druckluftvolumenstrom von 200 Ly/min durch einen Luft-
vorheizer (Leister Lufterhitzer, 13 kW Typ 10000) auf 400 °C vorgeheizt und
mit dem Reaktionsgas in einem statischen Mischer vermischt. Das entstandene
Luft / Reaktionsgas-Gemisch weist eine maximale Brenngaskonzentration von
< 1,5 Vol.-% auf und liegt damit sicher unterhalb der unteren Explosionsgrenze.
Es durchstromt den KNV von oben nach unten. Im Inneren des KNV befindet
sich eine Schiittung eines Totaloxidations-Katalysators (BASF, R 0-25, Extru-
date mit 0,25 Gew.-% Palladium auf y-Al,0O;) und Inertmaterial (Steatit-Ringe
7x7x3mm). Eine detaillierte Beschreibung ist im Anhang 12.2 zu finden. Durch
die Wirmefreisetzung bei der Totaloxidation steigt die Temperatur des KNV im
stationdren Betrieb auf 550 — 600 °C, wodurch auch die vollstindige Oxidation
der Methacrylsidure gewihrleistet ist. Die Oxidation von Methacrylsédure fiihrt
bei zu geringen Temperaturen (< 500 °C) zur starken RuB3bildung. Zur Kontrol-
le der vollstindigen Nachverbrennung wird aus dem Abgasstrom ein Teilstrom
von 1000 mLy/min durch eine Kiihlfalle geleitet, in der das entstandene Wasser
auskondensiert. AnschlieBend werden die Sauerstoff- bzw. Kohlenstoffmono-
xid- und Kohlenstoffdioxidkonzentrationen in einem Paramagnetischen Gasana-
lysator (ABB, Magnos 206) bzw. in einem Infrarot Gasanalysator (ABB, Uras
26) gemessen. Auf diese Weise ist eine permanente Kontrolle der vollstindigen
Umsetzung aller Reaktionsgase im KNV, sowie eine genaue Uberwachung der
konstanten Methacrolein-Dosierung und Verdampfung moglich. Die Messwerte
werden zusitzlich zur kontinuierlichen on-line-Analyse der Kohlenstoffbilanz
der gesamten Versuchsanlage genutzt und sind direkt in dem Sicherheitssystem
integriert.
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3.3.6 Produktgas-Analyse

Um die Gaszusammensetzung der Edukte sowie der Produkte entlang der Kata-
lysatorschiittung zu messen, sind die Zapfstellen der Reaktoren iiber ein Multi-
Position-Ventil (MPV, Vici Valco, 16 Port Flow Through) mit einem on-line
Gaschromatographen (GC, Agilent, HP 6890) verbunden. Da sowohl das Edukt
Methacrolein als auch einige Produkte wie Methacrylsdure und Methacrylsiu-
remethylester stark zur Polymerisation neigen, miissen ,kalte* Stellen sowie
Rohrabschnitte mit eingeschlossen Produktgas vermieden werden. Deshalb
werden alle Analyseleitungen, Ventile und Anschlussstiicke auf mindestens
250 °C geheizt, um ein Auskondensieren und anschlieBendes Polymerisieren
der genannten Komponenten zu verhindern. Da jeweils nur eine Zapfstelle
gleichzeitig mit dem GC verbunden ist, wurden die Leitungen zu allen iibrigen
15 Zapfstellen mit je 40 mLy/min Stickstoff iiber das MPV zuriick in den Reak-
tor gespiilt, um eingeschlossene Produktgase in diesen Rohrleitungen zu ver-
hindern. Der Einfluss der beschriebenen N,-Riickspiilung auf die reaktionstech-
nischen Messungen ist in Anhang 12.7 nidher beschrieben.

Das aus dem MPV austretende Reaktionsgas wird mit 30 mLy/min Ethan als
internen Standard gemischt und durchstromt anschlieBend zwei in Reihe ge-
schaltete Probenschleifen des on-line GC. Das Gasgemisch aus der ersten Pro-
benschleife wird zur Analyse aller organischen Reaktionsgase mittels eines
Flammenionisationsdetektors (FID) genutzt. Alle weiteren Bestandteile wie
Stickstoff, Sauerstoff, Wasser, Kohlenmonoxid und -dioxid werden parallel
dazu in einem Wirmeleitfahigkeitsdetektor (WLD) quantifiziert. Eine detaillier-
te Beschreibung der verwendeten Analyseparameter und der Riickspiilung ist in
Anhang 12.3 dargestellt.
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3.3.7 Sicherheitskonzept der Versuchsanlage

Sowohl die eingesetzten Mengen, als auch die akute Toxizitédt der Einsatzstoffe
und der Produkte aus der partiellen Oxidation machten eine detaillierte Betrach-
tung des Sicherheitskonzepts fiir die Pilotanlage mit Zapfstellenreaktor notwen-
dig.

Neben den allgemein angewendeten Sicherheitsmalnahmen am Institut fiir
Chemische Verfahrenstechnik, wird im Folgenden auf die zusétzlichen techni-
schen, organisatorischen und personlichen (TOP-Prinzip) Mallnahmen fiir die in
Tabelle 3-2 aufgefiihrten Stoffe eingegangen.

Tabelle 3-2: Aus den Sicherheitsdatenbléittern [81, 82] relevante Stoffparameter von
Methacrolein und Kohlenstoffmonoxid

Parameter Methacrolein Kohlenstoffmonoxid
Toxizitit akut toxisch akut tox.isch .
(CMR-Stoft) (Reproduktionsgift)
Dampfdruck 200 hPa gasformig
Arbeitsplatzgrenzwert nicht anwendbar 30 ppm
Exfllj(]’asg’r/‘sgggen 22-22.5 Vol.-% 10,9 - 76 Vol.-%

Technische MalBnahmen:

Die Vorrichtung zum Fiillen des Methacrolein-Vorlagebehilters ist im Anhang
12.1 dargestellt. Die Umfiillstation ermoglicht den sicheren Transfer von Me-
thacrolein aus den Transportfdssern in den Vorlagebehilter. Die nach dem Um-
fiillen verbleibende Restmenge an Methacrolein in den Schlduchen und dem
Transportfass kann tiber die Umfiillstation direkt mit Stickstoff in einen kataly-
tischen Nachverbrenner gespiilt werden. Der Spiilvorgang ist abgeschlossen,
wenn im Abgas des katalytischen Nachverbrenner keine Kohlenstoffoxide mit-
tels Infrarot Gasanalysator (ABB, Uras 26) mehr detektiert werden.

Der Methacrolein-Vorlagebehilter, sowie die ganze Fliissig-Dosiereinheit be-
finden sich in einer beliifteten Einhausung mit einer Luftwechselzahl von 20 h™.

Die Versuchsanlage ist gegen DruckstoBe bis 30 bar(a) konzipiert. Wie in Kapi-
tel 3.3.2 erldutert, verhindern Deflagrationszonen in jedem Reaktor das Aus-
breiten einer eventuell auftretenden Flammenfront. Die Dichtigkeit der Ver-
suchsanlage wurde durch einen Drucktest mit Helium vor der Inbetriebnahme

mit 1 mbar/h bestimmt. Im Storfall wird die Versuchsanlage stromlos geschal-
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tet, wodurch die Dosierung aller fliissigen und gasformigen Edukte gestoppt
wird. In diesem Zustand fordert eine Stickstoff-Notspiilung (30 Ly/min) alle
verbleibenden Reaktionsgase in den katalytischen Nachverbrenner (Kapitel
3.3.5). Durch die hohe Wirmekapazitit des KNV kann auch im stromlosen
Zustand die vollstindige Umsetzung aller verbleibenden Reaktionsgase garan-
tiert werden.

Methacrolein und Kohlenstoffmonoxid konnen sowohl bei der Umfiillung, als
auch in der Versuchsanlage durch Gassensoren (Polytron 7000, Driger) im
ppm-Bereich iiberwacht werden. Die Gassensoren der Versuchsanlage sind auf
die Gaswarnanlage des Technikums geschaltet und konnen weiterhin im Alarm-
fall die Versuchsanlage stromlos schalten.

Samtliche Anlagenteile, sowie die Umfiillstation mit dem Methacrolein-Fass
sind zum Schutz vor elektrostatischer Entladung geerdet.

Organisatorische MaBnahmen:

Aufgrund der Gefahr einen spontanen und heftigen Selbstpolymerisation durch
Erwidrmen oder in Gegenwart von UV-Licht wurde das Methacrolein in den
Transportfissern bei etwa -12 °C fiir maximal 2 Monate gelagert. An der Ver-
suchsanlage wurde maximal 8 kg Methacrolein in einem gekiihlten Doppelman-
telbehilter (Autoklave 20 L, O — 10 bar(a), Biichi Glas Uster) bei 0 °C bereitge-
stellt. Zur Vermeidung eines explosiven Gasgemisches wird der Behdlter mit
Stickstoff iiberlagert.

Personliche Malnahmen:

Fiir die Umfiillung von Methacrolein wurde ein Pressluftatmer (MicroMaxx,
MSA Auer) in Kombination eines Chemieschutzanzugs (Tychem F, DuPont)

sowie Chemiehandschuhe (Butylkautschuk, VWR) und -stiefel (PVC-
Sicherheitsstiefel, Schwarz) verwendet.
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3.4 Versuchsdurchfithrung und Auswertung

3.4.1 Feed-Zusammensetzung

Das in dieser Arbeit verwendete Methacrolein wurde von der BASF SE zur
Verfiigung gestellt und hat die in Tabelle 3-3 aufgefiihrte Zusammensetzung.
Zur Polymerisationsvermeidung ist das Methacrolein mit Hydrochinon stabili-
siert. Der Stabilisator konnte im GC nicht detektiert werden, da er wie in Kapi-
tel 3.3.3 erldutert bei der Verdampfung als Feststoff zuriickbleibt.

Tabelle 3-3: Zusammensetzung des Methacrolein-Feeds, bestimmt durch direktes Ein-
spritzen in den GC, Analyse mittels FID.

Stoff Molanteil
(-) (Mol.-%)

Methacrolein (MAC) 94,8 £ 0,3
Wasser (gelost in MAC) 2.8 =+ kAN
Methanol 1.4 +£0,03
Aceton 0,5 +£0,03
Propionaldehyd 0,3 +£0,08
Acetaldehyd 0,2 +£0,02

T Aus der aufgegebenen Stoffmenge berechneter Wert,
kann im FID nicht detektiert werden

3.4.2 Versuchsdurchfiihrung

Versuchsanlage mit Zapfstellensystem

Die Zapfstellenreaktoren werden permanent mit Stickstoff, Luft und Wasser-
dampf bei einer Reaktortemperatur von min. 270 °C durchstromt. Zu Beginn
jeder Messreihe wird die Fordermenge an Methacrolein in den MAC-
Verdampfer stufenweise erhoht, um einen zu starken Anstieg der Temperaturen
in den Zapfstellenreaktoren und dem KNV zu vermeiden. AnschlieBend wird
die Temperatur im Reaktor iiber 16 individuell regelbare Heizkreise eingeregelt.
Um entlang des Reaktionsrohres eine isotherme Betriebsweise (ATy.x < 2 K) zu
gewihrleisten, miissen gegebenenfalls die Wicklungen des Glasfaserbands an
der AufBlenseite des Reaktors verdndert und so dessen Isolation angepasst wer-
den. Fiir die Untersuchung des Einflusses moglicher Katalysatorgifte konnen
CO und CO; in den Luftstrom dosiert werden, Essigsdure (HAc) wird zuvor mit
Wasser gemischt und iiber den Wasserverdampfer eingebracht.
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Tabelle 3-4: Versuchsparameter bei der partiellen Oxidation von Methacrolein zu Me-
thacrylsidure in der Versuchsanlage mit Zapfstellenreaktor.

Parameter Bereich Einheit

Untersuchung der Reaktionskinetik

Temperatur 280 - 330 °C
MAC Konzentration 24/34/4,7 Vol.-%
MAC/O, Verhiltnis 1:0,5/1:1/1:2/1:3"  mol/mol
mod. Verweilzeit 100 — 4000 kg-s/my?

Untersuchung moglicher Katalysatorgifte

CO Konzentration™ 0,1 Vol.-%
HAc Konzentration'” 0,4und 1,0 Vol.-%

Konstante Parameter

Volumenstrom gesamt 1700 Lx/h
Riickspiilstrom N, je ZS 40 mLy/min
Anlagendruck 1,5 bar(a)
Wasser Konzentration 21 Vol.-%
Katalysatormasse 1990 g

'MAC:0, = 1:3 und MAC-Konzentration bei 4,7 Vol.-% MAC befindet sich das
Reaktionsgemisch im Ex-Bereich
21 bei 3,4 Vol.-% MAC, MAC:0, = 1:2; Treakior = 300 °C

Die verwendeten Versuchsparameter sind in Tabelle 3-4 zusammengefasst.
Zapfstellenport 1 (ZS 1) dient zur Messung der Eduktzusammensetzung. Zu
Beginn jeder Messreihe wird diese durch mindestens fiinf unabhidngige GC-
Analysen gemessen und dann gemittelt. AnschlieBend wird die Produktvertei-
lung in ZS 2 — ZS 16 analysiert. Hierfiir werden jeweils drei Messungen pro
Zapfstelle gemittelt. Aufgrund dieser Messdaten konnen die Grofen Umsatz
und Selektivitit bei variablen modifizierten Verweilzeiten berechnet werden.
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Screening Versuchsanlage

Fiir die separate Untersuchung der Totaloxidation von Essigsidure oder Methac-
rylsdure sowie fiir MoQOs-Sittiger Versuche wurde die im Anhang 12.1
(Abbildung 12-3) beschriebene Versuchsanlage verwendet. Hierfiir wird ein
Edelstahl-Reaktor (d;= 14 mm) mit 20 — 25 g Heteropolysdure Katalysator (et-
wa 5x5x2 mm Split) oder pulverformigem Molybdinoxid (MoQO;) gefiillt. Die
Analyse der Reaktionsgase erfolgt iiber einen on-line GC (HP6890 mit FID /
Analyseeinstellung analog Anhang 12.3) und ein Infrarot-Analysegerit (Hart-
mann & Braun, Uras 10E) zur Messung von CO/CO,. In einer dem Infrarot-
Analysator vorgeschalteten Eis-Kiihlfalle konnten die dosierten fliissigen Kom-
ponenten wieder vollstindig kondensiert werden. Das Kondensat wird anschlie-
Bend bei 90 °C eingedampft und der anfallende Feststoff bei 550 °C in Luft fiir
5 h oxidiert. In Tabelle 3-5 sind die eingestellten Versuchsparameter aufgelistet.

Tabelle 3-5: Eingestellte Versuchsparameter fiir die MAA und HAc-Dosierung sowie
die MoO;-Siittiger-Versuche.

Parameter Bereich Einheit
Temperatur 280 — 380 °C
HAc-Konzentration 0,4/1,0 Vol.-%
MAA-Konzentration 0,4 Vol.-%
mod. Verweilzeit 1500 — 3500 kg-s/mpy3

Konstante Parameter

Volumenstrom gesamt 700 mLy/h
Anlagendruck 1,5 bar(a)
Wasser-Konzentration 21 Vol.-%

3.4.3 Versuchsauswertung

Einer der vielen Vorteile des Zapfstellenreaktors besteht darin, dass Austritts-
konzentrationen in einem weiten Verweilzeitbereich ohne Anderung der Kata-
lysator-Befiillung oder des Volumenstroms am Reaktoreintritt erfasst werden
konnen. Jede Zapfstelle ZS N markiert eine modifizierte Verweilzeit nach:

(Amgae)n
VD),

(3.1)

(Tmod)ZS N =
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In Gleichung (3.1) ist (Amg,)n die Katalysatormasse, die sich zwischen den
Zapfstellen ZS N und ZS 1 befindet. Beim Befiillen des Reaktors wurde iiber-
priift und sichergestellt, dass die Dichte der Katalysatorschiittung iiber die ge-
samte Bettlinge konstant war. Da es sich bei dem eingesetzten Katalysator um
einen Vollkontakt handelt, entspricht die Menge der aktiven Masse der gesam-
ten Katalysatormasse.

Die relative Volumeninderung (g;) beschreibt die Anderung des Volumen-
stroms hervorgerufen durch die reaktionsbedingte Stoffmengeninderung. Fiir
ideale Gase bei konstantem Druck und Temperatur ist diese Grof3e wie in Glei-
chung 3.2 definiert.

. = 4 (XMAC =1)-V (XMAC =0)
l V (XMAC = 0)

(3.2)

Die Berechnung der relativen Volumenénderung durch Reaktion und Riickspii-
lung der Zapfstellen ist in Anhang 12.7 zu finden.

Der Umsatz Xyac berechnet sich aus dem Methacroleinstrom an der entspre-
chenden Zapfstelle (ZS 2 — 16) und dem Methacroleinstrom an ZS Ivor dem
Eintritt in das Katalysatorbett.

flMAC,ein - flMAC,aus

Xmac = (3.3)

Ny ac,ein

Die Reaktorselektivitit wird auf das Element Kohlenstoff normiert und gibt an,
welcher Anteil des Kohlenstoffes aus umgesetztem Methacrolein zum Produkt i
reagiert hat. Die Kohlenstoffzahl y; entspricht der Anzahl der C-Atome in der
Spezies 1.

Yi N = Njein

R _
Simac = : — (3.4)
Ymac Mmacein — MMAC,aus

Definitionsgemdfl muss die Summe aller Einzelselektivititen gleich eins sein.
Ist die experimentell bestimmte Summe ungleich eins, deutet dies auf ein nicht
vollstindig aufgeschliisseltes Produktspektrum oder fehlerhaften Anlagenbe-
trieb hin.
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, e — T o
Z RSi,MAC — Vi i iein aet 1 (3.5)

- Ymac Mmac.ein — NMMAC,aus

Bei geringen Umsitzen von Methacrolein im unteren Bereich der modifizierten
Verweilzeit sind jedoch Abweichungen von ca. A(Z RSLMAC, max) < 5 % kaum
auszuschlieBen, denn kleine Diffenzwerte im Nenner von Gl. 3.5 wirken sich
stark auf den Wert der Summen-Selektivitit aus und werden zugleich von
Messgenauigkeit und kleinen betriebsbedingten Schwankungen besonders be-
einflusst. Fiir die spédtere Anpassung eines Kinetikmodells ist es notwendig, alle
Selektivititen auf eins zu normieren. Dazu wird jede Einzelselektivitit durch
die Summen-Selektivitiat geteilt. Dadurch wird die entstandene Abweichung
gleichmiBig auf alle Produkte verteilt.
RS

RSl_norm — ZT; (36)
i

Die Ausbeute des Produkts 1 bezogen auf das Edukt Methacrolein ist als das
Produkt aus Selektivitit und Umsatz definiert:

Vi Ny — Njein

Ymac MmAc.ein

Yimac = Sivac " Xuac = (3.7)

3.4.4 Uberpriifung der Idealitit des Reaktormodells

Die Bestimmung der kinetischen Parameter erfolgt in den Zapfstellenreaktoren
an einem technischen Katalysator. Sowohl die Dimensionen der Versuchsanla-
ge, als auch der verwendete Kontakt stellen dabei einen Kompromiss zwischen
einem idealen reaktionstechnischen Verhalten und der technischen Handbarkeit
dar. Aus diesem Grund beschreibt das in dieser Arbeit entwickelte kinetische
Modell teilweise ein reales Verhalten aus der industriellen Anwendung. Dabei
werden die Reaktoren ndherungsweise als ideale, pseudohomogene und iso-
therme Rohrreaktoren bilanziert. Hierfiir werden folgende Annahmen getroffen:

Die axiale Dispersion ist vernachlidssigbar. Wie im Anhang 12.5 dar-
gelegt ist, verhilt sich der Zapfstellenreaktor annihernd wie ein idea-
les Stromungsrohr mit einer Bodensteinzahl > 100. Mit Hilfe des
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Mears-Kriteriums konnte ebenfalls ein Einfluss durch axiale Konzent-
rationsgradienten — durch Reaktion — ausgeschlossen werden.

Die Randgéngigkeit ist vernachlédssigbar. Es ist allgemein anerkannt,
dass die Randgingigkeit bei einem Verhiltnis von Rohrdurchmesser
zu Partikeldurchmesser (kugelformig), drep/dpariker = 10 zu vernach-
lassigen ist. Verantwortlich fiir diese Randgingigkeit ist die Ausbil-
dung von wandnahen Bereichen mit einer hohen Porositdt und einer
hohen Fluidgeschwindigkeit [83]. Allgemein lédsst sich sagen, dass die
Randgingigkeit vernachlissigbar wird, wenn sich der mittlere Hohl-
raumanteil nicht mehr signifikant mit dem Verhiltnis von Rohr- zu
Partikeldurchmesser dndert. Dieser Effekt ist stark von der Geometrie,
der Anordnung der Partikel in der Schiittung und den Seitenverhéltnis-
sen (bei nicht kugelformigen Partikeln) abhingig und am stéirksten bei
kugelformigen Partikeln ausgeprigt. Bei den verwendeten Hohlzylin-
dern mit einem Seitenverhiltnis von H/dzy augen VON etwa 1 muss ledig-
lich das Verhiltnis dgron/dzy1ausen €twa 4 erfiillt sein [84]. Das in dieser
Arbeit verwendete Verhiltnis von dren/dzgaueen = 3,71 liegt zwar in
dem minimal geforderten Bereich, allerdings kann eine gewisse Rand-
gingigkeit nicht vollstindig ausgeschlossen werden.

Die Messungen zur Bestimmung der Kinetik wurden unter isothermen
Bedingungen mit einer maximalen Temperaturabweichung von 2 K
tiber die gesamte Katalysatorbettlinge durchgefiihrt.

Die strukturellen Anderungen der Heteropolysiure sind quasistationir
und beeinflussen die Messungen der Reaktionskinetik innerhalb einer
Alterungsphase nicht.

Die Volumenstromidnderung durch die Reaktion ist vernachldssigbar
klein (Anhang 12.6).

Der Einfluss der Riickspiilung auf das Konzentrationsprofil und den
Volumenstrom ist vernachlidssigbar klein (Anhang 12.7).

Die mit Inertmaterial (Steatit-Ringe) gefiillten Zapfstellenreaktoren
zeigen keine Blindaktivitdt bei Reaktortemperaturen bis 330 °C.
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Eine Hemmung durch den dufleren Stofftransport kann ausgeschlossen
werden. Die berechneten Werte des Thiele Moduls und der Weisz
Zahl deuten auf einen Ubergangsbereich zwischen Reaktion und dem
inneren Stofftransport hin. Die Knudsen Diffusion kann allerdings
ausgeschlossen werden (Anhang 12.8).

Das kinetische Modell bildet den Konzentrationsverlauf tiber die modifizierte
Verweilzeit der experimentell ermittelten Werte nach. In einem stationédren
Zustand eines idealen PFR gilt fiir die Konzentration einer Komponente i die
differentielle Stoffbilanz.

dCi _ z
moa £ Vi Teffi (3.8)
Mit Ci Konzentration der Komponente i (mol/m?3)
Tiod Modifizierte Verweilzeit (kg-s/m3)
Vi Stochiometrischer Koeffizient der Komponente i in der Reak-
tion j (-)

Dabei ist die effektive massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit re; der Re-
aktion j wie folgt definiert:

_ 1 dni
Teffj = ST (3.9)
Mit Teft Reaktionsgeschwindigkeit der Reaktion j (mol/s-kgg..)
MK Katalysatormasse (kg)
n; Stoffmenge der Komponente 1 (mol)

Zur Losung der Stoffbilanzen wird ein Differentialgleichungssystem fiir das
entwickelte Reaktionsnetz aufgestellt, in das geeignete Ansitze fiir die Reakti-
onsgeschwindigkeiten eingesetzt werden. Durch Integration der so aufgestellten
Stoftbilanz und der gleichzeitigen Anpassung der Reaktionsgeschwindigkeits-
koeffizienten konnen Konzentrationsverldufe als Funktion der modifizierten
Verweilzeit ermittelt werden.

43



Stationaritit

3.5 Stationaritit

Beim Anfahren der Zapfstellenreaktoren ist in den ersten 3 h ein instationéres
Verhalten in der Katalysatorzone zu beobachten. Abbildung 3-5 zeigt den Ein-
fluss dieses instationdren Betriebszustands auf den Umsatz und die Selektivitit.
Wihrend sich die Eduktkonzentration bereits konstant in ZS 1 eingestellt hat,
sind der Methacroleinumsatz und die Selektivitit zu COy in den iibrigen ZS im
Vergleich zum stationdren Zustand effektiv hoher. Dazu verhilt sich die MAA-
Selektivitdt gegenldufig und erreicht nach etwa 150 min einen stationdren Wert.
Wie aus Gleichung 3.5 ersichtlich ist, hat der Methacrolein-Umsatz einen gro-
Ben Einfluss auf die Summenselektivitit, d.h. bei einem scheinbaren zu hohen
Umsatz an Methacrolein wird eine zu geringe Summenselektivitit berechnet. In
diesem instationdren Betriebszustand wird die Summenselektivitit auf etwa
80 % geschlossen und erreicht innerhalb von 3 h einen stationidren Zustand mit
einer Summenselektivitit von etwa 100 %. Dieses instationidre Einfahrverhalten
lasst sich hauptsdchlich auf ein instationdres Temperaturprofil 1m
Katalysatorbett, die Einstellung eines Adsorptions- / Desorptionsgleichgewicht
am Katalysator sowie die lange Spiilzeit der Analyseleitung zuriickfithren. Alle
Ergebnisse aus dieser vorliegenden Arbeit wurden ausschlieBlich im stationdren
Bereich aufgenommen, um den Einfluss der genannten Effekte auszuschlie3en.
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Abbildung 3-5: Instationiirer Betrieb des Katalysators aus Phase I bei T = 300 °C;

3,4 Vol.-% MAC; MAC:0; = 1:2 und Tyoa = 3300 kg:s/m3 (ZS 16). (a) Umsatz und
Summenselektivitit sowie (b) Selektivitit zu MAA und COx als Funktion der Standzeit.
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4 Ergebnisse I: Einfluss der Betriebsparameter
auf das Prozessverhalten an einem Phase I
Katalysator

Nachfolgende wird der Einfluss der Prozessparameter Reaktortemperatur, Me-
thacrolein-Eintrittskonzentration, das Methacrolein- zu Sauerstoff-Verhiltnis
sowie die zusitzliche Dosierung moglicher Katalysatorgifte auf das Reaktions-
geschehen diskutiert. Hierfiir wurden unter prozessnahen Bedingungen Versu-
che in einem isothermen Zapfstellenreaktor an dem Katalysator der Alterungs-
phase I durchgefiihrt. Diese experimentellen Ergebnisse dienen des Weiteren
zur Beschreibung der Reaktionskinetik und zum Vergleich mit Katalysatoren
erhohter Standzeit in nachfolgenden Kapiteln.

4.1 Produktverteilung und vorldaufiges Reaktionsnetz

Das Zapfstellensystem in Kombination mit der on-line GC-Analyse ermoglicht
die Auswertung des gesamten Produktspektrums bei der partiellen Oxidation
von Methacrolein entlang des Katalysatorbetts. Hierfiir werden wie in Abbil-
dung 4-1 (a) exemplarisch dargestellt, die Konzentrationsverldufe aller Kompo-
nenten iiber die modifizierte Verweilzeit aufgenommen. In einem stationiren
Zustand kann die modifizierte Verweilzeit effizient variiert werden, indem Pro-
ben an verschieden axialen Positionen im Reaktor entnommen werden. Aus
diesen Konzentrationsverldufen werden die GroBen Umsatz und Selektivititen
berechnet. Als Hauptprodukte konnten dabei Methacrylsdure, Essigsdure und
Kohlenstoffoxide (CO, CO,) identifiziert werden. Als Nebenprodukte werden
Acrolein, Acrylsdure und Aceton detektiert. Weitere Stoffe wie Acetaldehyd
und Propionaldehyd liegen, wie in Kapitel 3.3.1 beschrieben, bereits als Verun-
reinigung im Methacrolein vor und konnen daher nicht eindeutig einer Reaktion
zugeordnet werden. In Abbildung 4-1 (b) sind exemplarisch die Selektivitdten
aller Hauptprodukte als Funktion des Methacrolein-Umsatzes aufgetragen. Die
gezeigten Trendkurven dienen zur besseren Darstellung der Verldufe und
stammen nicht aus einer Modellierung.
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Produktverteilung und vorlidufiges Reaktionsnetz
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Abbildung 4-1: Produktverteilung des Katalysators aus Phase I bei 3,4 Vol.-% MAC;
MAC:0; =1:2 und Tg = 310 °C. (a) Konzentrationsverlaufe von MAC, MAA, HAc und
COx als Funktion der modifizierten Verweilzeit. (b) Selektivitit-Umsatz Diagramm
MAA und HAc (linken Ordinate), COy (rechte Ordinate).

Das Hauptprodukt Methacrylsdure wird in einem weiten Umsatzbereich mit
hoher Selektivitit gebildet. Die Selektivitit zu MAA durchliuft bei hier vor-
herrschenden Bedingungen ein Maximum. Bei hohen Umsétzen an Methacrol-
ein werden hingegen vermehrt die unerwiinschten Kohlenstoffoxide gebildet.
Dies deutet darauf hin, dass die Methacrylsidure als Intermediir vorliegt und bei
hohen Umsitzen totaloxidiert wird. Daher werden industrielle Prozesse auch bei
moderaten Umsitzen betrieben und unverbrauchtes Edukt wird nach der Pro-
duktabtrennung wieder riickgefiihrt [20].

Die initiale Selektivitdt - die Kornselektivitit - wird durch Extrapolieren der
Reaktorselektivititen bei Methacrolein Umsidtzen gegen Null gewonnen. Pro-
dukte mit einer Kornselektivitat von 0 werden in einer konsekutiven Reaktion
gebildet. Kornselektivititen mit Werten zwischen O und 1 weisen folglich auf
eine parallele Bildung der Produkte hin [85]. Aus Abbildung 4-1 (b) geht her-
vor, dass sowohl Methacrylsdure als auch die weiteren Produkte Essigsdure und
Kohlenstoffoxide direkt aus Methacrolein gebildet werden. Unabhingig von
den eingestellten Prozessparametern konnte gebildetes Kohlenstoffmonoxid und
-dioxid jeweils zu gleichen Anteilen detektiert werden, weswegen es in dieser
Arbeit zu CO, zusammengefasst wird. Aus dieser ersten Beobachtung lisst sich
schliefen, dass beide Stoffe entweder eine gleiche Bildungsgeschwindigkeit
aufweisen oder gleichzeitig als Koppelprodukt einer Reaktion entstehen. An-

46
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hand der gemessenen Produktverteilung und der initiale Selektivitit ldsst sich
ein vorldufiges Reaktionsnetz gemifl Abbildung 4-2 aufstellen.

Abbildung 4-2: Vorliufiges Reaktionsnetz auf Basis der in Abbildung 4-1 gezeigten
Produktverteilung in der partielle Oxidation von Methacrolein.

Dieses abgeleitete Reaktionsnetz deckt sich weitestgehend mit den im Kapitel
4.1 diskutierten Reaktionsnetz aus der Literatur. Allerdings wird die Bildung
der Nebenkomponenten Kohlenstoffoxide und Essigsdure getrennt betrachtet.
Die erhohte Essigsdurebildung bei hohen Methacrolein-Umsétzen deutet auf
einen zweiten Reaktionsweg iiber die Methacrylsdure hin. In diesem Zusam-
menhang wird auch in den weiteren Ergebnissen auf die Bildung (4,5) und Ab-
reaktion (6) der Essigsidure ndher eingegangen.

4.2  Einfluss der Temperatur

Der Temperatureinfluss auf das Reaktionsgeschehen wird an einem frischen
Katalysator unter isothermen Bedingungen zwischen 280 — 320 °C untersucht.
Abbildung 4-3 (a) zeigt den steigenden Umsatz an Methacrolein mit zunehmen-
der Reaktortemperatur. Eine Steigerung der Temperatur um 30 °C fiihrt dabei
zu einem 1,5 fachen hoheren Methacrolein Umsatz. In Abbildung 4-3 (b-d) ist
der Einfluss der Temperatur auf das Produktspektrum zusammengefasst. Mit
zunehmender Temperatur ist dabei eine leichte Erhohung der Methacrylséure-
Selektivitit zu beobachten. Gegenldufig dazu nimmt die Selektivitit zu den
Kohlenstoffoxiden um den gleichen Wert ab. Dieser Zusammenhang bestitigt
die Vermutung aus dem vorgeschlagenen Reaktionsnetz (Abbildung 4-2), dass
Methacrylsidure weiter zu CO, oxidiert werden kann. Interessanterweise konnte
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Einfluss der Temperatur

kein Einfluss der Reaktortemperatur auf die Bildung von Essigsidure beobachtet
werden. Unter der Annahme, dass der Zusammenhang zwischen Temperatur
und Reaktionsgeschwindigkeit durch einen Arrhenius-Ansatz beschrieben wer-
den kann, miissten folglich die Aktivierungsenergien der Pfade 1,3 und 4 (5)
den gleichen Wert aufweisen.
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Abbildung 4-3: Einfluss der Reaktortemperatur bei 3,4 Vol.-% MAC; MAC:0; = 1:2;
Phase I auf (a) den Methacrolein-Umsatz als Funktion der modifizierten Verweilzeit
sowie (b-d) die Selektivitiit zu MAA, CO, und HAc als Funktion des Methacrolein-
Umsatzes.

Dementsprechend kann eine steigende Selektivitit zu Methacrylsdure mit zu-
nehmender Temperatur nur durch eine im Vergleich zu den iibrigen Pfaden
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hohere Aktivierungsenergie des zweiten Pfades — der Oxidation von Methacryl-
sdure zu CO, — erklart werden.

Bei einer Temperatur von 320 °C ist eine weitere Umsatzsteigerung zu be-
obachten. Entgegen dem zuvor beschriebenen Einfluss auf die Produktvertei-
lung sinkt die Selektivitit zu Methacrylsdure bei einer Temperaturerh6hung von
310 °C auf 320 °C. Gleichzeitig ist eine erhohte CO4-Bildung zu erkennen
(Abbildung 4-4). Da auch bei dieser Temperatursteigerung kein Einfluss auf die
Essigsdure-Selektivitit gemessen werden konnte, muss die erhohte CO Bildung
wieder durch die Totaloxidation der Methacrylsdure zustande kommen. Eine
denkbare Ursache wire eine iiberlagerte Desorption von Wasser mit zunehmen-
der Temperatur. Dies wiirde, wie in Kapitel 2.2.6 diskutiert, die Oxidation von
Methacrylsidure begiinstigten.
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Abbildung 4-4: Selektivititen zu MAA, COx und HAc als Funktion des Methacrolein-
Umsatzes bei Tg = 310 °C und 320 °C. 3,4 Vol.-% MAC; MAC:0; = 1:2; Phase L.

4.3 Einfluss der Methacrolein-Eintrittskonzentration

Abbildung 4-5 (a) zeigt den Einfluss einer Anderung der Methacrolein-
Eintrittskonzentration auf den Methacrolein-Umsatz bei einem konstanten Me-
thacrolein zu Sauerstoff-Verhiltnis. Mit steigender Eintrittskonzentration von
Methacrolein ist ein sinkender Umsatz zu beobachten. Die Anpassung dieser
Messwerte mit einem Potenzansatz hitte zumindest eine Teilordnung von Me-

thacrolein kleiner als eins zur Folge, um den Riickgang des Umsatzes mit stei-
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gender Eintrittskonzentration zu beschreiben. Alternativ wird in dieser Arbeit
eine gebrochen rationale Funktion &hnlich eines Mars van Krevelen-Ansatzes
zur modellméBigen Beschreibung der Konzentrationsverldufe in Kapitel 6 be-
nutzt.
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Abbildung 4-5: Einfluss der Methacrolein-Eintrittskonzentration. (a) Auftragung des
Methacrolein-Umsatzes als Funktion der modifizierten Verweilzeit. (b) Einfluss der
Eintrittskonzentration an MAC auf die Produktverteilung. Tg = 300 °C, MAC:0, = 1:2,
Phase 1.

Der Einfluss der Eintrittskonzentration von Methacrolein auf das Produktspekt-
rum ist in Abbildung 4-5 (b) dargestellt. Dabei nimmt die Selektivitit zum
Hauptprodukt — Methacrylsdure — mit zunehmender Eintrittskonzentration von
Methacrolein ab. Wihrend die Bildung von Essigsdure unabhédngig von der
Methacroleinkonzentration ist, steigt die CO,-Selektivitit um den Betrag der
gesunkenen Methacrylsdure-Selektivitdt. Dieser Zusammenhang wurde in der
Literatur mehrfach beobachtet [7, 64, 86]. In diesen Studien wurde postuliert,
dass die Reaktionsgeschwindigkeit zu Methacrolein bei hoher Eintrittskonzent-
ration an Methacrolein abnimmt. Die Abreaktion der Methacrylsdure war hin-
gegen unabhédngig von der Eintrittskonzentration an Methacrolein. Die vermehr-
te Bildung der unerwiinschten Kohlenstoffoxide wurde daher durch die gleich-
bleibende Totaloxidation von Methacrylsdure mit gleichzeitig sinkender
Abreaktion von Methacrolein erklirt. Diese Beobachtung fiihrte zu der Annah-
me, dass die Oxidation von Methacrolein und Methacrylsdure an unterschiedli-
chen aktiven Zentren ablauft.

50



Ergebnisse I: Einfluss der Betriebsparameter auf das Prozessverhalten an einem Phase I Katalysator

4.4  Einfluss des Methacrolein/ Sauerstoff-Verhaltnisses

Wie in Kapitel 2.2.4 erlautert kann die Oxidation von Methacrolein an einer
Heteropolysdure durch den Modellansatz von Mars van Krevelen beschrieben
werden. Die Oxidation der Reaktanten erfolgt dabei durch Gittersauerstoff aus
der Heteropolysiure. Es ist naheliegend, dass eine geringe Sauerstoffkonzentra-
tion eine Limitierung der Reoxidation zur Folge hat. Im Gegensatz dazu sollte
die Reaktionsgeschwindigkeit beziiglich Methacrolein bei hohen Sauerstoff-
konzentrationen unabhiingig von dessen Anderung werden. In diesem Fall ist
die Reduktion des Katalysators der limitierende Schritt. Abbildung 4-6 zeigt
den Einfluss des MAC:0,-Verhiltnisses auf die Aktivitit und die Produktvertei-
lung. Die Ergebnisse zeigen deutlich den starken Einfluss der Sauerstoffkon-
zentration auf die Reaktionsgeschwindigkeit von Methacrolein. Im Vergleich
zum stochiometrischen Verhiltnis von 1:0,5 kann die umgesetzte Stoffmenge
an Methacrolein pro Raumzeit bei der hochsten Sauerstoffkonzentration anni-
hernd verdoppelt werden. Wie vermutet, wird bei hohen Sauerstoffkonzentrati-
onen die Reaktionsgeschwindigkeit von Methacrolein weniger von der weiteren
Erhohung des Sauerstoffanteils beeinflusst.

Beziiglich der Produktverteilung ist eine Steigerung der Methacrylsdure-
Selektivitit zugunsten einer niedrigeren CO,-Selektivitdat mit steigendem Sauer-
stoffanteil zu beobachten. Die Bildung von Essigsidure ist weitgehend unabhin-
gig von dem eingestellten Methacrolein zu Sauerstoff-Verhdltnis. In der Litera-
tur [7, 62, 87, 88] wird ebenfalls die Steigerung des Umsatzes und der Selektivi-
tit zu Methacrylsidure mit erhohtem Sauerstoffanteil im Eintrittsgas
beschrieben. So konnte bei Deul3er et al. [7] eine Verdopplung der Reaktionsge-
schwindigkeit beziiglich Methacrolein durch eine Reduzierung des Methacrol-
ein zu Sauerstoffverhiltnisses von 1:1 auf 1:3 erreicht werden. Ahnlich wie von
anderen Autoren [89] beschrieben, lauft die Reaktionsgeschwindigkeit bei wei-
terer Erhohung des Sauerstoffanteils in ein Plateau ein. Schindler et al. [62]
stellten einen nahezu linearen Zusammenhang zwischen der Bildungsgeschwin-
digkeit von Methacrylsdure und dem Sauerstoffpartialdruck her. Allerdings gilt
diese Beschreibung nur fiir pyaa/po2 < 0,2. Bei hohen Partialdriicken an Me-
thacrylsdure oder den in dieser Arbeit vorherrschenden hohen Methacrolein-
konzentrationen, wird der Einfluss durch die Reoxidation der aktiven Zentren
immer groBer und kann durch den genannten Mars van Krevelen-Ansatz be-
schrieben werden. Der Einfluss des Sauerstoffanteils wird in den hier zitierten
Arbeiten auf die Produktverteilung, insbesondere auf die Bildung der Neben-
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komponenten nicht im Detail beschrieben. Die Bildung von Kohlenstoffoxiden
wird zumeist als Koppelprodukt von Aceton, Essigsdure und anderen Neben-
komponenten aufgefiihrt und nicht als Produkt durch die Totaloxidation von
Methacrolein bzw. Methacrylsédure betrachtet.
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Abbildung 4-6: (a) Methacroleinkonzentration als Funktion der modifizierten Verweil-
zeit sowie Selektivititen zu (b) Methacrylsiure, (¢) Kohlenstoffoxiden und (d) Essigsiu-
re als Funktion des Methacrolein-Umsatz bei variierenden MA C:0, Verhiltnis. Jeweils
bei Tg =300 °C; 3,4 Vol.-% MAC; Phase 1.

Der Einfluss des Verhéltnisses von Methacrolein zu Sauerstoff auf die Produktvertei-
lung wird in

Tabelle 4-1 durch den Vergleich der Selektivitiaten zu den Hauptprodukten und
Nebenprodukten bei konstantem Umsatz verdeutlicht.
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Tabelle 4-1: Einfluss des Methacrolein- zu Sauerstoff-Verhiltnisses am Eintritt
auf die Produktverteilung bei 3,4 Vol.-% MAC; Tgr = 300 °C und einem Umsatz
XMAC =42 mol.-%.

MAC:0O, Selektivitit (%)
(mol:mol) MAA COy HAc
1:0,5 86,0 9,4 4,6
1:1 86,3 9,1 4,6
1:2 86,9 8,8 4,3
1:3 87,7 7,8 4,5

Das stochiometrische Stoffmengenverhiltnis von MAC zu O, von 1:0,5 sollte
theoretisch geniigend Sauerstoff fiir die vollstandige Umsetzung von Methacro-
lein zu Methacrylsidure bereitstellen. Die Bildung von Nebenprodukten, beson-
ders die Totaloxidation, verbraucht allerdings bis zu zehnmal mehr Sauerstoff.
Aus den reaktionstechnischen Messungen geht hervor, dass sich in beiden Re-
aktoren jewelils ein Verhiltnis zwischen verbrauchter Stoffmenge an Methacrol-
ein und Sauerstoff von eins einstellt. Dieser Wert kann als die minimal benotig-
te Sauerstoffmenge angesehen werden, bei welcher die Reoxidation des Kataly-
sators unter stationdren Bedingungen gewihrleistet ist. Versuche mit dem
stochiometrischen Verhiltnis von 1:0,5 erzielen einen Gesamtumsatz von knapp
42 %. Das gemessene Verhiltnis der umgesetzten Stoffmenge von Methacrolein
zu Sauerstoff ist dabei ebenfalls eins, dem entsprechend ist der Sauerstoff am
Austritt anndhernd vollstindig verbraucht (Abbildung 4-7). Messungen bei noch
niedrigeren Sauerstoffkonzentrationen, oder ohne Sauerstoff, konnten im Rah-
men dieser Arbeit nicht durchgefiihrt werden. Kim et al. [72] berichten in die-
sem Zusammenhang von einer fortlaufenden selektiven Oxidation von Me-
thacrolein mit Gittersauerstoff der Heteropolysdure bei vollstindiger Abschal-
tung des Gasphasen-Sauerstoffes. Ahnliche Versuche an Metalloxid-
Katalysatoren [86] zeigen im Gegensatz zu Heteropolysduren ein Erliegen des
Methacrolein-Umsatzes nach Abschaltung der Sauerstoffzufuhr aufgrund der
lediglich geringen Menge an adsorbiertem Sauerstoff auf dem Katalysator.
Durch eine erneute Zugabe von Sauerstoff konnten die zuvor erreichten Umsit-
ze und Selektivititen wieder erreicht werden.

Im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrte Reproduzierungsmessungen bei
MAC:O, = 1:2 und Tg = 300 °C zeigen keine Anderung der Aktivitit und der
Produktverteilung direkt nach jeder Variation des Sauerstoffverhiltnisses. Da-
her ist zu vermuten, dass eine derart kurzzeitige Belastung von etwa 14 h unter
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verringerter Sauerstoffzufuhr keinen messbaren Effekt auf die Langzeitstabilitét
des Katalysators hat. Allerdings kann direkt nach einer Reaktion mit einem
stochiometrischen Methacrolein zu Sauerstoffverhéltnis ein Sauerstoffverbrauch
ohne eine weitere Dosierung von Methacrolein, wie in Abbildung 4-7 darge-
stellt, beobachtet werden. Fiir diese Untersuchung wird der Methacroleinstrom
nach einer Messung mit dem stochiometrischen Verhiltnis von Methacrolein zu
Sauerstoff abgeschaltet und die Anlage unter sonst gleichen Reaktionsbedin-
gungen gespiilt. Nachdem kein Methacrolein mehr am Austritt von Reaktor 2
(ZS 16) zu detektieren ist wird der Sauerstoffanteil wieder auf 7 Vol.-% (3
mol/m3) stationir eingestellt und die Anderung der Sauerstoffkonzentration an
ZS 16 aufgenommen. Dabei ist bei einer stationdren Eintrittskonzentration an
Sauerstoff am Ende der beiden Zapfstellenreaktoren ein Defizit an Sauerstoff zu
erkennen. Nach etwa 60 min gleicht sich die Konzentration an ZS 16 dem Ein-
trittswert wieder an. Gleichzeitig konnen keine organischen Bestandteile und
deren Abbrand-Produkte CO/CO, am Austritt gemessen werden. Es ist daher
anzunehmen, dass der verbrauchte Sauerstoff zur Reoxidation des Katalysators
bzw. zur reversiblen Anderung dessen Oxidationszustandes genutzt wird.
Folglich kann die Desaktivierung in einen reversibel und einen irreversibel
ablaufenden Prozesse gegliedert werden. Zunéchst ist der Desaktivierungspro-
zess nur vom Oxidationszustand der Heteropolysdure abhingig. Hierbei verhilt
sich der Gittersauerstoff der HPA dhnlich wie ein Akkumulator. Unter geringen
Sauerstoffkonzentrationen lauft die selektive Oxidation unter Verwendung des
vorhandenen Gittersauerstoffes weiter. Der Gittersauerstoff kann im Anschluss
wieder mit Gasphasen-Sauerstoff reoxidiert werden, ohne dass es zu einem
merklichen Aktivitatsverlust kommt. Es ist anzunehmen, dass es mit zuneh-
mender Standzeit bei der zyklisch ablaufenden Oxidation / Reoxidation der
Heteropolysidure zu Defekten in der Struktur kommt. Diese Defekte konnen
zum Beispiel durch eine lokale Uberlastung der Heteropolysidure zustande
kommen. Letztendlich fiihrt dieser Prozess zu einer irreversiblen Desaktivie-
rung mit zunehmender Standzeit. Auf diesen Vorgang wird in Kapitel 5 nidher
eingegangen.
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Abbildung 4-7: Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen an Zapfstelle 16. Belastung bei

3,4 Vol.-% MAC; Tg =300 °C; MAC:0; = 1:0,5; Phase 1. Nach 14 h Belastung wird die
Methacroleindosierung gestoppt und die Anlage mit Sauerstoff, Stickstoff und Wasser-
dampf gespiilt.

4.5 Versuche mit Co-Dosierung von Produkten

Bei der Methacrylsdure-Herstellung wird ein Teil des Produktgases nach einer
Produktabtrennung in den Eintritt des Reaktors zuriickgefiihrt. Der Kreislaufbe-
trieb ermoglicht hierbei die Nutzung von nicht umgesetzten Methacrolein, so-
wie die Wiederverwendung der bendtigten grolen Wassermengen. Als Folge
konnen durch diese Betriebsweise Katalysatorgifte, die wihrend der Reaktion
entstehen konnen, wieder riickgefiihrt werden und sich im Kreisgas akkumulie-
ren. Aus dem industriellen Prozess ist bekannt, dass vor allem die entstandene
Essigsdure mit dem recycelten Wasser riickgefithrt wird. Daher werden im
Rahmen dieser Untersuchung unterschiedliche Konzentrationen an Essigsiure
als mogliches Katalysatorgift in das Eduktgas zugefiihrt. Des Weiteren wird der
Einfluss von Kohlenstoffmonoxid auf die katalytischen Eigenschaften charakte-
risiert.

In der Literatur sind Arbeiten, die sich mit einer gezielten Vergiftung der Hete-
ropolysdure durch Nebenkomponenten beschiftigten, nicht bekannt.
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4.5.1 Versuche mit Co-Dosierung von Essigsdure

Der Einfluss der Dosierung verschiedener Essigsdurekonzentrationen in das
Eduktgas auf die Aktivitit sowie die Produktverteilung sind in Abbildung 4-8
dargestellt. Diese Ergebnisse werden mit einer Messung ohne Co-Feeding ver-
glichen (schwarze Symbole). Die beschriebene Akkumulation durch den Kreis-
laufbetrieb wird durch eine doppelte bzw. fiinffache Menge bezogen auf die
durch die Reaktion hergestellte Menge an Essigsdure im Feed simuliert. Interes-
santerweise hat aber auch die hochste Konzentration an Essigsidure (1,0 Vol.-%)
weder einen Einfluss auf die umgesetzte Menge an Methacrolein noch auf die
Produktverteilung. Dadurch kann eine direkte Beeinflussung der Essigsdure-
konzentration auf das Reaktionsgeschehen ausgeschlossen werden. Besonders
die unverinderte Bildung der Kohlenstoffoxide ist iiberraschend. Das bedeutet,
dass Essigsdure in dem betrachteten Temperaturbereich nicht zu CO, umgesetzt

wird.
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Abbildung 4-8: Variation der Eintrittskonzentration an Essigsiure bei Tg = 300 °C;
MAC:0; =1:2; 3,4 Vol.-% MAC im Eintritt, Phase 1. (a) Essigsdurekonzentration als
Funktion der modifizierten Verweilzeit sowie (b) Selektivititen zu den Hauptprodukten
als Funktion des Methacrolein-Umsatzes.

4.5.2 Versuche mit Co-Dosierung von Kohlenstoffmonoxid

Als weiteres mogliches Katalysatorgift, wird neben Essigsdure auch der Ein-
fluss von Kohlenstoffmonoxid auf die katalytischen Eigenschaften hin unter-
sucht. Zum einen konnte CO als Reduktionsmittel die Redox-Eigenschaften der
Heteropolysdure beeintrichtigen. Zum anderen wurde berichtet, dass CO mit
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Molybdin der Heteropolysdure gasformiges Molybdédnhexacarbonyl (Mo(CO)e)
bilden kann [90]. In Abbildung 4-9 sind die Ergebnisse der Dosierung von 0,25
Vol.-% CO im Eduktgas dargestellt. Ahnlich wie bei Essigsdure hat auch die
zusitzliche Dosierung von CO keinen Effekt auf die katalytischen Eigenschaf-
ten. Kohlenstoffmonoxid wird auch nicht zu Kohlenstoffdioxid oxidiert.
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Abbildung 4-9: Variation Eintrittskonzentration an Kohlenmonoxid bei Tr = 300 °C;
MAC:0; =1:2; 3,4 Vol.-% MAC im Eintritt, Phase 1. (a) Kohlenmonoxidkonzentration
als Funktion der modifizierten Verweilzeit sowie (b) Selektivititen zu den Hauptpro-
dukten als Funktion des Methacrolein-Umsatzes.

4.5.3 Langzeiteinfluss der Co-Dosierung von Produkten

Fiir die Untersuchung des Langzeiteinflusses moglicher Katalysatorgifte werden
Referenzmessungen vor und nach 60 h mit Essigsdure und Kohlenmonoxid im
Eduktgas verglichen. In Abbildung 4-10 sind hierfiir der Methacrolein-Umsatz
sowie die Methacrylsidureselektivitit in Parititsdiagrammen aufgetragen. Dabei
konnen die zuvor gemessenen Umsitze und Selektivititen mit einer Genauig-
keit von +/- 3% wieder erreicht werden. Daher ist anzunehmen, dass in diesem
Zeitfenster von 60 h keine strukturelle Anderung der Heteropolysiure mit einen
messbaren Einfluss auf die katalytischen Eigenschaften stattgefunden hat.
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Abbildung 4-10:Parititsdiagramm zur Beschreibung des Langzeiteinflusses von Essig-
sdure und CO auf (a) den Methacrolein Umsatz sowie (b) die Selektivitit zu Methacryl-
saure. Tg =300 °C; MAC:0; = 1:2; 3,4 Vol.-% MAC im Eintritt, Phase 1.

4.6 Erweiterung des Reaktionsnetzes

Um das derzeitig bekannte Reaktionsnetz besser aufschliisseln zu konnen, wer-
den weitere Untersuchungen mit Essigsdure oder Methacrylsdure als Edukt im
Reaktionsgas durchgefiihrt. Bedingt durch die eingestellten Betriebsparameter
bei diesen Versuchen konnte eine Schidigung des Katalysators nicht ausge-
schlossen werden. Aus diesem Grund wurden diese Versuche in einer Laboran-
lage (Anhang 12.1) durchgefiihrt, in der sowohl die Mengen an Katalysator als
auch der Aufwand zum Austausch des Katalysators verhéltnisméfBig gering war.
Hierfiir wird bei 5 Vol.-% O, und 21 Vol.-% H,O zunichst 1,0 Vol.-% HAc
oder 0,25 Vol. -% MAA im Eduktgas bereitgestellt. Der restliche Gasanteil
wird jeweils durch N, ausgeglichen. Die modifizierte Verweilzeit wird dabei
auf 3500 kg-s/m3 eingestellt und entspricht somit der Verweilzeit am Austritt an
Reaktor 2 in der Zapfstellenanlage. Aus Abbildung 4-11 wird ersichtlich, dass
die Essigsdure ab einer Temperatur von etwa 320 °C zu CO und CO, reagiert.
Weitere Reaktionsprodukte werden nicht detektiert. Durch diesen Versuch kann
gezeigt werden, dass es prinzipiell moglich ist, Essigsdure mit Sauerstoff an
dem verwendeten Kontakt umzusetzen, allerdings erst in einem Temperaturbe-
reich oberhalb der maximalen Prozesstemperatur der industriellen Anwendung.
Daher wird dieser Pfad in der in dieser Arbeit entwickelten Kinetik nicht be-
trachtet. Interessant ist in diesem Zusammenhang die Funktion des Wasser-
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dampfes. Hierfiir wird in einem weiteren Versuch der Wasserdampf vollstiandig
durch Stickstoff ausgetauscht. Dabei kommt es zu einem signifikanten Anstieg
der Umsetzung von Essigsdure (Abbildung 4-11 (b)). Bei 320 °C kann ein Um-
satz von etwa 70 % zu den Kohlenstoffoxiden beobachtet werden. Dieser Vor-
gang wird in der Literatur durch eine konkurrierende Adsorption von Wasser
und der Carbonsdure an den aktiven Zentren der HPA erklirt. So konnte, wie in
Kapitel 2.2.6 diskutiert, ein steigender Wasseranteil die Zersetzung von Me-
thacrylsiure deutlich verringern [72, 91]. Bei einem Uberschuss an Wasser von
mehr als 10 Vol.-% ist allerdings keine Verbesserung der Selektivitit zu Me-
thacrylsdure sowie der Aktivitdt mehr zu beobachten [70]. Die konkurrierende
Adsorption von Wasser ist dem entsprechend nur bei geringen Wasseranteilen
oder wie im vorliegenden Fall, einem Eduktgas ohne Wasser, relevant. Bei
Temperaturen iiber 360 °C und ohne Wasser im Eduktgas wird aus der Essig-
sdure gebildetes CO auch weiter zu CO, umgesetzt.
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Abbildung 4-11: Volumenanteil COx am Reaktoraustritt als Funktion der Temperatur
fiir die Oxidation von Essigsiure oder Methacrylsiure bei (a) 21 Vol.-% H,0; 5 Vol.-%
0,; 1,0 Vol.-% HAc bzw. 0,25 Vol.-% MAA; Rest N, sowie (b) 1,0 Vol.-% HAc;

S Vol.- % O;; Rest Nj. Tioa = 3500 kg's/m3; Phase 1.

Bei der Oxidation von Methacrylsidure (Abbildung 4-11 (a)) mit Wasser kann
neben CO und CO, auch Essigsdure als Produkt detektiert werden. Dadurch
kann neben der direkten Oxidation von Methacrolein ein weiterer Pfad iiber
Methacrylsidure zu Essigsidure bestitigt werden. Die Umsetzung der Methacryl-
sdure zu CO, CO, und HAc lduft im Vergleich zu Essigsdure zu CO, CO, be-
reits bei moderaten Temperaturen ab. Eine Wasserabschaltung analog zu den
Messungen mit Essigsdure war wegen der hohen Polymerisationsgefahr von
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Methacrylsidure in dem verwendeten Verdampfer nicht moglich. In Tabelle 4-2
sind die Ergebnisse der Oxidation von Essigsidure und Methacrylsidure in einem
Wasser/Sauerstoff/Stickstoff Gemisch gegeniibergestellt.

Tabelle 4-2: Umsatz der Oxidation von HAc oder MAA sowie Selektivitit zu AA, HAc,
CO und CO3;. Tmoa= 3500 kg:s/m3; 21 Vol.-% Wasser, S Vol.-% O,; HAc 1,0 Vol.-%
bzw. MAA 0,25 Vol.-%; Rest N,.

Edukt  Temperatur Umsatz Selektivitit (%)
(-) (°O) (%) AA HAc CO CO,
HAc 350 16,0 - - 68,0 32,0
MAA 345 44.0 - 254 314 432

In diesem Zusammenhang stellten Schindler et al. [62] in thren Untersuchungen
eine abnehmende Reaktivitdt in der Reihenfolge MAA > AA > HAc fest. Aller-
dings konnte bei der Oxidation von Acrylsidure im Gegensatz zu Methacrylsiure
keine Bildung von Essigsdure beobachtet werden. Diese Beobachtung wurde
durch die fehlende Methylgruppe der Acrylsdure erklart. Bei der Oxidation der
Methacrylsdure soll eine Umlagerung des Sauerstoffatoms von der Car-
boxylgruppe zur Methylengruppe stattfinden. Durch diese Umlagerung bildet
sich Essigsdure, was bei Acrylsdure nicht moglich ist. Durch die Untersuchun-
gen in diesem Kapitel konnten die vermuteten Reaktionspfade 5 und 6 aus dem
vorldufigen Reaktionsnetz bestitigt werden. Das fiir den Temperaturbereich bis
320 °C vorgeschlagene Hauptreaktionsnetz ist in Abbildung 4-12 dargestellt.

Abbildung 4-12: Erweitertes Reaktionsnetz fiir die partielle Oxidation von Methacrol-
ein an einer Heteropolysiure.
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Reaktionspfade fiir die Bildung von Aceton, Acrolein oder Acrylsédure etc. wer-
den nicht in das Reaktionsnetz aufgenommen. Diese Stoffe weisen sehr geringe
Konzentrationen auf, oder konnen keiner Reaktion klar zugeordnet werden.
Allerdings wird im folgenden Abschnitt auf die in deutlichen Anteilen gebildete
Nebenkomponente Methacrylsdure-Methylester ndher eingegangen.

4.7 Direkte oxidative Veresterung

Bei der direkten oxidativen Veresterung wird die oxidative gebildete Methac-
rylsdure unter Zusatz von Methanol direkt zu Methyl-Methacrylat (MMA)
verestert (Abbildung 4-13). Dieser Prozess findet normalerweise in der Fliissig-
phase bei Temperaturen unter 100 °C statt [92-94]. Als Katalysatoren kommen
sowohl Bi-Metall Katalysatoren als auch Heteropolysduren zum Einsatz. Neben
auftretenden Desaktivierungsprozessen ist besonders die Sattigung der Fliissig-
phase mit Sauerstoff ein stark limitierender Faktor [95]. Nach derzeitigem Wis-
sensstand ist nur ein Bericht in der Literatur veroffentlicht, der eine Synthese
von Methacrolein direkt zu Methyl-Methacrylat in der Gasphase beschreibt
[96]. In dieser Studie konnte eine vollstindige Umsetzung der Methacrylsiure
mit einer Selektivitit von 100% zu Methyl-Methacrylat erreicht werden, sofern
die Edukte im N,/O,-Gasstrom ausschlieBlich aus Methanol und Methacrylsiure
bestehen. Bei der oxidativen Umsetzung von Methacrolein zu Methyl-
Methacrylat konnte eine Selektivitit von 50% beobachtet werden. Die Senkung
des MeOH/MAA Verhiltnisses im FEintritt hatte eine Senkung der Methyl-
Methacrylat-Selektivitit zur Folge. Es wurde ein optimales Verhiltnis von
MeOH/MAA von 2,5 angegeben.
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CH3>//K+ CH;—OH + 120, —— 3)/( cH + H,0
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Abbildung 4-13: Reaktionsschema der direkten oxidativen Veresterung von Methacrol-
ein zu Methylmethacrylat in Anwesenheit von Sauerstoff und Methanol.

Ahnlich wie in der bezeichneten Literaturstelle wird an dem in dieser Arbeit
verwendeten Katalysator der Ester aus der Methacrylsdure und der Verunreini-
gung Methanol mit einer Selektivitit von anndhernd 100 % umgesetzt. Wird ein
MeOH/MAA Verhiltnis von 2 — 3 unterschritten, ist eine Abnahme der Selekti-
vitit zu Methyl-Methacrylat mit steigendem Methanolumsatz zu erkennen. In
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Abbildung 4-14 ist die parallele Bildung von MMA bei der Oxidation von Me-
thacrolein zu Methacrylsédure dargestellt.
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Abbildung 4-14: Selektivitit zu MMA und molares Verhiltnis von MeOH/MAA als
Funktion des Methanolumsatzes und Variation der Reaktortemperatur. 3,4 Vol.-%
MAC; 0,07 Vol.-% MeOH als Verunreinigung, Phase 1.

Im Hinblick auf die Gefahr einer Polymerisation in der Zapfstellenanlage sowie
den unbekannten Einfluss einer erhohten Methanolkonzentration auf die Explo-
sionsgrenzen wird im Rahmen dieser Arbeit die direkte Veresterung durch eine
weitere Zugabe von Methanol im Eduktgas nicht weiter betrachtet. Jedoch zei-
gen die hier vorgestellten Ergebnisse eine interessante Alternative zur derzeiti-
gen Herstellung von MMA auf. So wire eine gestufte Zugabe von Methanol bei
der Oxidation von Methacrolein denkbar, wodurch die entstehende Methacryl-
sdure direkt verestert und somit die Totaloxidation der Sdure vermindert wird.
Prinzipiell konnte die Umsetzung der Methacrylsdure mit Methanol zu dem
Ester nachgewiesen werden.

62



Ergebnisse II: Vergleich der katalytischen Eigenschaften von Katalysatoren verschiedener Standzeit

5  Ergebnisse II: Vergleich der katalytischen
Eigenschaften von Katalysatoren
verschiedener Standzeit

Nachfolgend wird der Einfluss der Standzeit auf die katalytischen Aktivitit und
Selektivitit der eingesetzten Kontakte beschrieben. Da die katalytische Aktivitit
eine quantitative GroB3e ist, die erst nach vollstandiger kinetischer Analyse aus
den ermittelten Geschwindigkeitskoeffizienten berechnet werden kann, dienen
in diesem Abschnitt die Methacrolein-Umsitze als Indikatoren fiir die Aktivitét.
Zur Uberpriifung des Aktivititsverlust wurden Messdaten von Katalysatoren in
verschiedenen Alterungsphasen bei Reaktionsbedingungen, nimlich jeweils
3,4 Vol.-% MAC, Tk =300 °C und einem MAC:0O, Verhiltnis von 1:2 vergli-
chen. Es sei an dieser Stelle darauf hingewiesen, dass der Katalysator der Phase
III, trotz intensiver Temperierung mit einer Salzschmelze, in der industriellen
Anlage unter polytropen Bedingungen betrieben wurde. Ein Einfluss des auftre-
tenden Hot-Spots auf die katalytischen Eigenschaften kann daher nicht ausge-
schlossen werden.

Neben den reaktionstechnischen Messungen wurden zur Feststellung des Des-
aktivierungszustandes die Ausbaukatalysatoren durch ex situ XRD-Messungen,
Stickstoff-Adsorption und Quecksilber-Porosimetrie analysiert. Alle untersuch-
ten Alterungsphasen der Heteropolysidure wiesen Poren mit einer mittleren Po-
rengrofle von etwa 2 um auf, die auf Zwickel-Volumina zwischen groB3en Parti-
keln zuriickzufithren sind. Die Oberfliche der eingesetzten Katalysatoren ver-
ringert sich zwar leicht nach einer Belastung durch die Umsetzung von
Methacrolein zu Methacrylsidure, allerdings lédsst sich kein klarer Trend erken-
nen (Tabelle 5-1).

Die Ausbaukatalysatoren wiesen einen zum Teil erheblichen Masseverlust mit
zunehmender Standzeit auf (Tabelle 5-1). Der Massenverlust wurde aus gemit-
telten Wigungen von jeweils 50 Katalysatorringen ermittelt. Innerhalb von 200
Messtagen verlor der Katalysator 12,9 % seiner anfinglichen Masse. Bezogen
auf die zu Beginn eingebrachte Masse von 2000 g Katalysator in dem Reakti-
onsrohr, entspricht dies einem Masseverlust von knapp 260 g.
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Direkte oxidative Veresterung

Tabelle 5-1: Bestimmung der gesamten zuginglichen Oberfliiche, der Porositit und des
Massenverlust (bezogen auf den Katalysator der Phase I) von Katalysatorproben unter-
schiedlicher Alterungsphasen.

Katalysator BET-Oberfldche Porositat Massenverlust
() (m?/g) (%) (%)
Phase | 5,17 33,3 0
Phase I1 ™ 3,44 42,6 7.8
Phase 11T 3,83 46,3 12,3
Phase IV 4,58 42,1 12,9

(2l am Eintritt des Reaktors

Aus der Literatur ist bekannt, dass durch die Zersetzung der Keggin-Anionen
gebildetes MoQOs; in die Gasphase entweichen kann. MoQO; sublimiert bei etwa
700 °C, allerdings kann diese Temperatur in Anwesenheit von Wasserdampf
merklich in den hier untersuchten Messbereich absinken [90, 97, 98]. Das Mo-
lybddnoxid entweicht in der Form des Monohydrats MoO;-H,0, oder des
Dihydrats MoO3:2H,0.

Ein Masseverlust wihrend des Ein- bzw. Ausbau der Katalysatoren kann weit-
gehend ausgeschlossen werden. Der Verlust an Katalysatormasse durch Abrieb
wurde wihrend der Versuche zur Minimierung der Fallgeschwindigkeit im
Reaktor parallel untersucht (Anhang 12.12). Hierbei ergab sich eine maximale
Gewichtsdifferenz der untersuchten Katalysatorringe von unter 0,5 Gew.-%.
Der beobachtete Abrieb beim Entleeren der Reaktoren in die Schlduche wurde
zwar gravimetrisch nicht analysiert, erschien aber optisch nur sehr gering und
kann auf keinen Fall den Verlust von annidhernd 13 Gew. % erkléren.

Im Rahmen dieser Arbeit angefertigte XRD-Messungen zeigen, dass sich mit
zunehmender Standzeit unter Reaktionsbedingungen der Gehalt an MoOj; in der
Heteropolysaure signifikant erhoht. Die Ergebnisse sind in Tabelle 5-2 zusam-
mengefasst. Am Reaktoreintritt ist dabei die grote Bildung an MoOj; zu beo-
bachtet. Besonders interessant ist der Vergleich zwischen den Alterungsstufen
der Phase IIT und IV. Wihrend der Phase III Katalysator lediglich am Eintritt
einen hohen Anteil an MoQO; aufweist, kommt es bei dem Phase IV Katalysator
zu einem deutlichen Anstieg von MoO; auch in der Mitte und am Austritt des
Reaktorbetts.
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Ergebnisse II: Vergleich der katalytischen Eigenschaften von Katalysatoren verschiedener Standzeit

Tabelle 5-2: Bestimmter Mo0O3-Gehalt aus den XRD-Messungen an Katalysatorproben
verschiedener Standzeit und Position im Reaktor.

MoOs-Gehalt (m/m-%)

Probe PhaseI @ Phase II Phase Il Phase IV
Eintritt k.A. 15,1 21,4
Mitte 2,7 k.A. 5,4 17,4
Austritt k.A. 6,9 15,6

Der in der Literatur beschriebene Ubergang von gebildetem MoOj; aus der HPA
in die Gasphase konnte in der Screening-Anlage (Anhang 12.3, Abbildung
12-3) prinzipiell bestitigt werden. Es zeigte sich, dass bereits gebildetes MoO;
bei einer Reaktortemperatur von 320 °C allein durch die Anwesenheit von Was-
serdampf oder Wasserdampf/Essigsdure aus dem Reaktor gasférmig ausgetra-
gen wurde. Es sei darauf hingewiesen, dass in der vorliegenden Arbeit nur der
anfallende Feststoff in der Kiihlfalle quantitativ beschrieben wurde. Durchge-
fiihrte ICP-OES und XRD-Messungen (Anhang 12.16) erlauben nur den Nach-
weis von Molybdén in dem festen Riickstand. In welcher Art das Molybdén von
dem Katalysator entweicht, oder in welcher Form es in der Kiihlfalle vorliegt
konnte in dieser Arbeit nicht gekldrt werden. Prinzipiell ist neben der Bildung
von MoO;5'xH,O in Anwesenheit der korrespondierenden Sédure auch eine Salz-
bildung in Form von Molybdénacetat oder Molybddnmethacrylat theoretisch
moglich.

Ebenfalls durchgefiihrte Messungen mit einem Gemisch aus Wasserdampf und
Methacrylsidure im Reaktionsgas (Kapitel 4.6) fithrten zu einer Gelbfiarbung des
Kondensats. Dies kann unterschiedliche Ursachen haben. Zum einem kann die
Bildung von Aldehyden durch die Umsetzung der Methacrylsédure diese Verfir-
bung erkliren. Diese konnen, wie in der Literatur [99] beschrieben, bereits bei
sehr geringen Konzentrationen zu einer Gelbfarbung der Methacrylsédure fiithren.
AuBerdem ist prinzipiell die Bildung des gelben Dihydrats MoO;-2H,O mog-
lich.
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Verinderung der Aktivitit

5.1 Veridnderung der Aktivitit

Innerhalb der ersten 20 Messtage ist der Umsatz an Methacrolein an dem Kata-
lysator der Phase I und II nahezu konstant. Der Ausbaukatalysator aus der in-
dustriellen Anlage (Phase III) zeigt hingegen nach einer Standzeit von 180 Ta-
gen einen signifikanten Riickgang des Gesamtumsatzes. Dieser Trend setzt sich
am Katalysator der Phase IV verstirkt fort (Abbildung 5-1 (a)). Wie im vorheri-
gen Abschnitt erldutert ist die Ursache fiir ein solches Desaktivierungsverhalten
durch die fortschreitende Zersetzung des Keggin-Anions, mit einer gleichzeiti-
gen Bildung von MoQO; auf der HPA, beschrieben. Unklar ist der Vorgang des
Zerfalls und wodurch dieser hervorgerufen bzw. beschleunigt wird. Eine Ver-
giftung des Katalysators oder Beschleunigung des Zerfalls der Keggin-Anionen
durch Einwirkung von Essigsidure oder Kohlenmonoxid kann nach den in Kapi-
tel 4 beschriebenen Messungen ausgeschlossen werden.

Klar ist jedoch, dass die Desaktivierung durch einen Masseverlust und einer
strukturellen Anderung des Katalysators gekennzeichnet ist. Beide Effekte kon-
nen Einfluss auf das Reaktionsgeschehen bei der partiellen Oxidation von Me-
thacrolein nehmen. Der beobachtete Aktivititsverlust konnte durch den Masse-
schwund der Heteropolysdure und die dadurch sinkende modifizierte Verweil-
zeit erklart werden, bei sonst gleich bleibender Aktivitit der {ibrigen
Heteropolysiure. Eine strukturelle Anderung der Heteropolysiure konnte so-
wohl die Aktivitit, als auch die Produktverteilung beeinflussen.

In Abbildung 5-1 (b) ist der Umsatzverlauf von Methacrolein als Funktion der
modifizierten Verweilzeit, entlang des Zapfstellenreaktors, aufgetragen. Wih-
rend der Umsatzriickgang zwischen der Phase I und III bei 300 °C bei 15%
liegt, verdoppelt sich diese Abnahme bei 280 °C. Diese Beobachtung lésst eine
deutliche Abnahme des Oxidations-/ Reoxidationsvermogen des Katalysators
vermuten, was wahrscheinlich durch eine strukturelle Anderung der Heteropo-
lysdure hervorgerufen wurde. Wird die Temperaturabhingigkeit der Reoxidati-
on der reduzierten Zentren durch einen Arrhenius Ansatz beschrieben, kann der
beobachtete Zusammenhang durch eine Abnahme des Geschwindigkeitskoeffi-
zienten der Reoxidation erklédrt werden.

66



Ergebnisse II: Vergleich der katalytischen Eigenschaften von Katalysatoren verschiedener Standzeit

1‘0 T T T T T T T T T // T T T T 1,0 N T T T T
] T.(°C) 280 290 300
094 @M (ID (I av) Phasel & A a
08] © O R 0.8 Phaselll o o e LA i
0,7 X at o
T 2 O AL o
©0,6- 20,61 At 2 A2 ]
><§ ] ><§ 8 A o (o]
S 05 < Aq 2 5° °
§ 04 $ 04 2 88 _oo0©
£ 5 enon 0°° |
1 A
0,3- s 280 ‘g o
1 6 o A
0.2 0,2- g 50 .
_ g 808
%11 @ 56 (b)
0,0 T T T T /, T T 0,0 x T T T T
0 5 10 15 20 180 200 220 0 1000 2000 3000 4000
Standzeit (Tage) mod. Verweilzeit T, (kg*s/m?)

Abbildung 5-1: Einfluss der Desaktivierung auf den MAC-Umsatz bei 3,4 Vol.-% MAC
und MAC:0; = 1:2. (a) Auftragung des Gesamtumsatzes bei Ty,0qa = 3500 kg*s/m?3 iiber
der Standzeit bei Tr = 300 °C. (b) Umsatzverliaufe iiber der modifizierten Verweilzeit
am Katalysator der Alterungsphasen I mit III mit Variation der Temperatur.

5.2 Desaktivierung und Produktverteilung

Ein Einfluss der Standzeit auf die Selektivitit zu den Haupt- und Nebenproduk-
ten ist innerhalb der ersten 20 Tage (Phase II) nicht zu beobachten. Der Kataly-
sator der Phase III zeigt ebenfalls eine nahezu identische Produktverteilung wie
der Katalysator der Phase I. Abbildung 5-2 zeigt diesen Vergleich der Ergebnis-
se der Reaktorselektivitit als Funktion des Methacrolein-Umsatzes. Durch die
Senkung des Sauerstoffanteils im eintretenden Reaktionsgas ist allerdings eine
leichte Verschiebung der Selektivitit zu den Kohlenstoffoxiden bei dem Phase
IIT Katalysator bezogen auf die Phase I zu erkennen. Bei dem stochiometrischen
Verhiltnis von MAC:O, = 1:0,5 werden im Vergleich zum Phase I Katalysator
tendenziell mehr Kohlenstoffoxide und weniger Methacrylsdure gebildet. Dar-
aus ldsst sich folgern, dass sauerstoffarme Bedingungen die Produktverteilung
mit zunehmender Standzeit mehr beeinflussen als bei dem frischen Katalysator.

Unabhiéngig von dem eingestellten Methacrolein zu Sauerstoff-Verhéltnis konn-
te keine Anderung der Essigsdurebildung im Vergleich der Katalysatoren von
Phase I und III festgestellt werden.
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Abbildung 5-2: Vergleich der Selektivititen zu MAA, CO und HAc als Funktion des
Umsatzes. Messungen an Katalysatoren verschiedener Standzeit unter Variation des
Methacrolein- zu Sauerstoff-Verhéltnisses. (a) MAC:0;, = 1:2, (b) MAC:0, = 1:1 sowie
(c) MAC:0; =1:0,5. T = 300 °C; 3,4 Vol.-% MAC.

In Tabelle 5-3 sind die Methacrolein-Umsétze und die Selektivitdtsmaxima zu
Methacrylsdure mit zunehmender Standzeit zusammengestellt. Das ausgebildete
Selektivititsmaximum der Methacrylsdure verschiebt sich entlang des Katalysa-
torbetts, mit zunehmender Standzeit zu hoheren Verweilzeiten und Umsétzen.
Diese Ergebnisse zeigen, dass die Desaktivierung an einem Punkt der maxima-
len Belastung am FEintritt der Katalysatorschiittung am stirksten ausgepragt ist.
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Ergebnisse II: Vergleich der katalytischen Eigenschaften von Katalysatoren verschiedener Standzeit

Tabelle 5-3: Einfluss der Standzeit auf die katalytische Eigenschaften (Umsatz und
Selektivitit). Tg = 300 °C; 3,4 Vol.-% MAC; MAC:0; = 1:2.

Katalysator Umsatz'" Max. Selektivitit bei Max. Selektivitit (%)
(-) (%) Tmod (kg-s/m3)  Xuac (%) MAA CO, HAc
Phase | 81,1 52,2 13,0 88,6 7,1 4,3
Phase 11 78,1 327,5 16,7 89,2 7,2 3,6
Phase III 68,9 557,2 18,9 90,5 5,9 3,6
Phase IV 64,1 12344 27,0 88,2 7,6 4,2

'I'am Ende von Reaktor 2 (ZS 16)

Zusammenfassend ldsst sich sagen, dass die irreversible Desaktivierung bei der
selektiven Oxidation von Methacrolein sich hauptsidchlich durch einen Riick-
gang des Umsatzes bemerkbar macht, der bei niedrigen Reaktortemperaturen
stirker ausgeprigt ist. Ein Einfluss auf die Produktverteilung ist nur unter sau-
erstoffarmen Bedingungen zu beobachten und vermutlich durch die vermehrte
Totaloxidation von Methacrylsidure zu Kohlenstoffoxiden zu erkldren. Der Des-
aktivierungsprozess findet verstirkt am Eintritt des Katalysatorbetts statt und
fithrt so zu einer Verschiebung des Selektivititsmaximums der Methacrylsidure
mit zunehmender Standzeit.

Die Ursache fiir das beobachtete Desaktivierungsverhalten ist zum einem auf
eine strukturelle Schidigung der Heteropolysdure mit zunehmender Standzeit
zuriickzufiihren, die sich hauptsidchlich durch ein vermindertes Redox-
Verhalten bemerkbar macht. Zum anderem ist weiter anzunehmen, dass der
gemessene Masseverlust der Heteropolysdure zu einer Minderung der aktiven
Zentren fiir die selektive Oxidation von Methacrolein fiithren. Die Bildung von
MoO; auf der Oberfliche der Heteropolysdure konnte des Weiteren eine Blo-
ckade von aktiven Zentren hervorrufen.
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Aufstellung der Zeitgesetze

6  Ergebnisse III: Kinetisches Modell und
Parameteranpassung

Auf Basis der reaktionstechnischen Messungen aus vorherigen Kapiteln wird in
diesem Abschnitt ein kinetisches Modell entwickelt und angepasst. Hierbei
wurden die Ergebnisse der reaktionstechnischen Messungen an dem Phase I und
Phase III Katalysator verwendet. Diese Messwerte konnten durch Variation
aller Versuchsparameter, wie in Tabelle 3-4 beschrieben, unter stationédren Be-
dingungen aufgenommen werden. Fiir die Betrachtung der starken Desaktivie-
rung am Katalysator der Alterungsphase IV wurden lediglich Referenzmessun-
gen bei 3,4 Vol.-% MAC, Tr = 300 °C und MAC:O, = 1:2 durchgefiihrt. Ziel ist
ein valides Modell zur Beschreibung der Reaktionskinetik, welches ebenfalls
zur Abbildung der Kinetik von Katalysatoren unterschiedlicher Alterungspha-
sen genutzt werden kann.

6.1 Aufstellung der Zeitgesetze

Die partielle Oxidation von Methacrolein zu Methacrylsdure an einer Heteropo-
lysdure wird in Anlehnung eines Mars van Krevelen-Modells beschrieben [65].
Dabei stehen die Reduktion des Katalysators — die Oxidation des Edukts — und
die Reoxidation der reduzierten Zentren mit Gasphasensauerstoff in Konkurrenz
zueinander. Des Weiteren postulierten Deul3er et al. [7], dass die Oxidation von
Methacrolein und von Methacrylsdure an zwei unterschiedlichen aktiven Zen-
tren ablduft. Dies wird in dieser Arbeit durch die Einfithrung spezifischer Oxi-
dationsgrade 0, und 0, beriicksichtigt. Es sei an dieser Stelle darauf hingewie-
sen, dass dies nicht messbare GroB3en darstellt und das damit entwickelte Mo-
dell lediglich die quantitative Beschreibung der Konzentrationsverldufe
ermoglicht.

Folgende Annahmen wurden fiir die Entwicklung des kinetischen Modells ge-
troffen:

Die Oxidation von Methacrolein (Reaktionspfade 1,3,4) laufen durch Git-
tersauerstoff des aktiven Zentrums 1 ab.

Die Oxidation von Methacrylsdure (Reaktionspfade 2,5) laufen durch
Gittersauerstoff des aktiven Zentrums 2 ab.
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Die in Kapitel 4.6 diskutierte Totaloxidation von Essigsidure zu Kohlen-
stoffoxiden ab 320 °C liegt oberhalb der relevanten Betriebsparameter
und wird daher in dem hier entwickelten Kinetikmodell nicht betrachtet.
Weiterer Nebenkomponenten wie Aceton, Acrolein, Acrylsdure oder Me-
thylmethacrylat werden nicht mit in das kinetische Modell aufgenommen,
da diese nur in geringen Konzentrationen im Reaktionsgas enthalten sind.
Der in Kapitel 2.2.6 erlduterte Einfluss von Wasserdampf auf das Reakti-
onsgeschehen wurde ebenfalls nicht betrachtet, da alle Versuche bei ei-
nem konstanten Wasserdampfgehalt durchgefiihrt wurden.

Die Teilreaktionen im Reaktionsnetz laufen vollstindig nach den Reakti-
onsgleichungen (6-1) bis (6-5) ab. Es werden weder Adsorptions-
/Desorptionsverhalten noch Elementarreaktionen betrachtet.

Durch die getroffenen Annahmen ergibt sich das Reaktionsnetz in Abbildung
6-1.

CH3 3 CO+
> CO,
H

Abbildung 6-1: Aus den experimentellen Messwerten abgeleitetes Reaktionsnetz fiir die
Modellierung der Reaktionskinetik.

Die Reaktionsgleichungen der einzelnen Reaktionspfade lassen sich folgender-
maflen zusammenfassen.
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Partielle Oxidation:

C4H(,O + 0,5 02 ——— C4H602 (6-1)
Nebenreaktion:

C4H6O + 2,5 02 —> C2H402+ COZ + CO + H2O (6'2)
C4H602—|— 2 02 —_—> C2H402+ C02 + CO + HZO (6-3)
Totaloxidation:

C4HO + 40, —> 2C0O,+ 2CO+3H,0 (6-4)
C4HgOy + 3,50, —> 2CO, + 2CO+ 3 Hy0 (6-5)

Den stochiometrischen Koeffizienten fiir Sauerstoff liegt die Annahme zugrun-
de, dass sowohl bei der Bildung von Essigsdure als auch bei der Totaloxidation
Kohlenstoffmonoxid und -dioxid zu gleichen Teilen gebildet werden. Bislang
ist es noch nicht zweifelsfrei gekliart zu welchem Anteil sich Kohlenstoffmono-
xid und -dioxid bei den Nebenreaktionen und Totaloxidation bilden. Die ange-
nommene Verteilung beschriebt allerdings die Messergebnisse aus Kapitel
4.1und 4.6 am besten. Im Folgenden werden Kohlenstoffmonoxid und -dioxid
zu CO4 zusammengefasst. Die Anpassung der simulierten Konzentrationsver-
laufe an die experimentellen Messwerte erfolgt durch 16sen der quasi-
stationdren 1-D Reaktorbilanz fiir jede Komponente.

dfyac (6-6)
=0
s +nrnnt+trst+n
dNpaa (6-7)
— =0
dens rnt+r+ s
dn 6-8
O 4y —Ar,—271,— 2715 = 0 (6-8)
dmgqe
thAc (6‘9)
—1n—15=0
deat
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Ergebnisse III: Kinetisches Modell und Parameteranpassung

Die jeweilige Reaktionsgeschwindigkeit r; entspricht den angebenden Reakti-
onspfad aus Abbildung 6-1. Die Reoxidation des Katalysators ldsst sich durch
einen Potenzansatz als Funktion der Sauerstoffkonzentration und der Anzahl der
reduzierten Zentren darstellen. Es wird angenommen, dass bei der Reoxidation
jeweils elementarer Sauerstoff in das Sauerstoffgitter des Katalysators einge-
baut wird. Dem entsprechend wird die Reaktionsordnung in Sauerstoff auf 0,5
festgelegt.

Fiir die Abreaktionsgeschwindigkeit von Methacrolein mit Gittersauerstoff am
aktiven Zentrum 1 gilt:

=11 = ki Cmac 61 (6-10)
—13= k3 Cyac 61 ©-11)
(6-12)

— 13 = Ky Cyac 61
Die Summe des verbrauchten Gittersauerstoffes pro Zeiteinheit fiir die Oxidati-
on von Methacrolein entspricht in einem stationédren Zustand gleich der Reoxi-
dationsgeschwindigkeit dieser reduzierten Zentren durch Sauerstoff aus der
Gasphase. Der Sauerstoffverbrauch jeder Reaktion wird durch die stochiometri-
schen Koeffizienten v, von Sauerstoff aus Gleichung (6-1), (6-2) und (6-4)
beriicksichtig.

, 6-13
—Tpp1 = Vi1 + V3T3 + w1y = ko g 5825 (1-6,) ( )

Fiir die Abreaktionsgeschwindigkeit von Methacrylsdure am aktiven Zentrum 2
gilt analog:

— T3 = Ky Cpaa 0, (6-14)
—T5 = K5 Cpaa- 0, (6-15)
—Top2 = Voly + VsTs = Koza - Coa (1—65) (6-16)

73



Aufstellung der Zeitgesetze

Durch Einsetzen der Gleichungen (6-10) - (6-12) in (6-13) bzw. Gleichung
(6-14) - (6-15) in (6-16) und auflosen nach dem Oxidationszustand 6; ergibt
sich:

0. — ko2,1 'Cg'zs (6-17)
| =
koz - 68’25 + vy kg +v3oks vy ky) cyac
und
Kopo " Com
0, = 02,2 " Co2 (6-18)

- 0,5
kozzcoy + (Vo ky+vs-ks): Cpyaa

Die Temperaturabhingigkeit der Geschwindigkeitskoeffizienten aller Teilreak-
tionen sowie die der Reoxidation werden iber einen Arrhenius-Ansatz be-

schrieben.
Ey; (6-19)
Eoz; (6-20)
koz = kozw " €XP (‘ R ;)

mit K; oo Frequenzfaktor der Reaktion 1 (m3/kgKat-s)
Eaj Aktivierungsenergie der Reaktion 1 (kJ/mol)
Koz ~ Frequenzfaktor der Reaktion fiir die Reoxidation mit Me-
thacrolein und Methacrylsdure als Edukt (molo’s-ml’s/kgKat-s)

Eoo;i Aktivierungsenergie der Reoxidation mit Methacrolein und
Methacrylsiure als Edukt (kJ/mol)

R Ideale Gaskonstante (J/mol-K)

T Temperatur (K)

Dabei sind die k; ., koz.. und Ea; Egy; Modellparameter, die fiir alle Temperatu-
ren gleichzeitig angepasst werden.
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6.1.1 Anpassung der kinetischen Parameter

Die Anpassung der kinetischen Parameter an die experimentellen Ergebnisse
erfolgt mit Hilfe des Programms MATLAB® (Version R 2013a, The Math
Works, Inc.). Der Programmablaufplan ist in Abbildung 6-2 dargestellt.

Die Anpassung der simulierten Daten an die gemessenen Werte erfolgt durch
die Methode der kleinsten Fehlerquadrate iiber die MATLAB-Funktion 1sqnon-
lin-Solver. Hierfiir wird zunéchst eine Zielfunktion F nach Gleichung (6-21

definiert.
Exp Sub 2
Csim — C
F = z z (M) (6-21)
T=1i=1 Cgem j

In dieser Funktion werden die Fehlerquadrate iiber alle durchgefiihrten Experi-
mente und fiir alle verwendeten Substanzen (MAC, MAA, HAc, CO, und O,)
summiert. Die Differenz zwischen den simulierten und gemessenen Konzentra-
tionen wird nochmals auf die gemessene Konzentration normiert, um eine Ge-
wichtung von hohen Konzentrationen zu vermeiden.

Zur Berechnung der simulierten Konzentration wird innerhalb des lsqnonlin-
Solvers zunichst aus den entwickelten Stoffbilanzen ein Differentialgleichungs-
system entwickelt. Diesem System liegen die stochiometrischen Koeffizienten
der einzelnen Teilreaktionen zugrunde, die in Tabelle 6-1 aufgestellt sind.

Tabelle 6-1: Differentialgleichungssystem mit den stochiometrische Koeffizienten der
Bildungs- und Abreaktionen bei der partiellen Oxidation von Methacrolein zu Methac-
rylsiure.

Reaktion MAC MAA HAc COy 0,

I -1 1 0 0 -0,5
Iy 0 -1 0 4 -3,5
I3 -1 0 0 4 -4
Iy -1 0 1 2 -2,5
Is 0 -1 1 2 -2
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Aufstellung der Zeitgesetze

/ Startwerte fir

< Modellparameter
/ einlesen
Y
DGL-System | |DGL-System losen
erstellen (oded45)
Y
Modellierte Modellparameter
Konzentrationsverldufe |, varlieren
Civer. = f(Tmod) berechnen (Isqnonlin)
A
A
Gemessene Wert der
Konzentrationen Zielfunktion F
einlesen berechnen

Iteration < max.
Iterationen

nein

F < Schwellwert

Modellparamter
ausgeben und
speichern

Y

( Stop )

Abbildung 6-2: Ablaufprogramm zur Anpassung der kinetischen Parameter in
MATLAB®.
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Die Integration der Stoffbilanzen erfolgt durch die MATLAB-Funktion ode45-
Solver und liefert die simulierte Konzentration jeder Substanz als Funktion der
modifizierten Verweilzeit. Diese Anpassung wird unter Variation der Anpas-
sungsparameter so lange durchlaufen, bis die vorgegebene minimale Abwei-
chung zwischen simulierten und gemessenen Wert erreicht ist, oder die maxi-
male Anzahl an Iterationsschritten iiberschritten wird. Zur Vermeidung von
lokalen Nullstellen wird die Schrittweite der Anderung der Anpassungsparame-
ter manuell nach jedem Programmdurchlauf herabgesetzt und die berechneten
Parameter werden als Startwerte benutzt. Durch diese Methode kann eine hohe
Genauigkeit der Anpassung erreicht werden bei einer gleichzeitigen Variation
der Anpassungsparameter in einem weiten Bereich.

Fiir die Anpassung der kinetischen Parameter werden zunichst die Sauerstoff-
parameter fiir die Oxidationszustinde in Gleichung (6-17), (6-18) und (6-20)
aus den Messergebnissen der Sauerstoffvariation (Kapitel 4.4) ermittelt. Die so
gewonnenen Parameter werden im nédchsten Programmdurchlauf als Startwerte
eingesetzt und die restlichen Anpassungsparameter bestimmt. Hierfiir werden
die Simulationsparameter gleichzeitig an alle Messergebnisse der drei Ein-
gangskonzentrationen an Methacrolein, den fiinf eingestellten Reaktortempera-
turen bei jeweils 15 modifizierten Verweilzeiten fiir fiinf Substanzen angepasst.

Die Giite der Anpassung wird iiber ein Konfidenzintervall mit einem Kon-
fidenzniveau von 95 % iiberpriift. Die ermittelten Ober- und Untergrenzen — in
den folgenden Ergebnissen als + Bereich angegeben — bilden den Bereich ab, in
dem die bereits gemittelten Parameter des Solvers (Schitzer) mit einer Sicher-
heit von 95 % liegen. Durch eine hohere Anzahl an Messungen wiirde sich ein
Mittelwert nur geringfiigig dndern, wohingegen das Konfidenzintervall kleiner
wiirde. Dem entsprechend deuten enge Konfidenzintervalle auf eine hohe Si-
cherheit der Richtigkeit des berechneten Parameters hin. Umfasst allerdings das
Konfidenzintervall den Wert Null (z.B.: durch eine grofere Untergrenze als der
gefundene Wert des Parameters) verliert dieser Parameter seine Signifikanz.
Denn konnte dieser Parameter durch den Wert Null ausgedriickt werden, ist
dieser fiir die Anpassung des Modells irrelevant bzw. weniger signifikant.
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6.2 Ergebnisse und Diskussion der Modellierung am
Katalysator der Phase |

Der Einfluss der Eingangskonzentration an Sauerstoff wird durch die Variation
des MAC:O,-Verhiltnisses experimentell bei einer MAC-Konzentration im
Eintritt von 2,4 bzw. 3,4 Vol.-% bei variabler Reaktortemperatur bestimmt. Die
Ergebnisse dieser Modellierung sind in Abbildung 6-3, sowie im Anhang 12.13
erginzend dargestellt. Die Ergebnisse fiir die Reoxidationsparameter sind in
Tabelle 6-2 zusammengefasst und dienen als Startparameter fiir die Modellie-
rung zur Bestimmung der restlichen Anpassungsparameter unter Variation der
Methacrolein Eintrittskonzentration und Reaktortemperatur. Zusétzlich werden
die berechneten Konfidenzintervalle als Ober- und Untergrenzen fiir die jewei-
ligen Startparameter gesetzt.

Tabelle 6-2: Anpassungsparameter der Reoxidation des Katalysators der Alterungspha-
se I aus der Modellierung der Reaktionskinetik unter Variation des MAC:0; Verhilt-
nisses und der Reaktortemperatur.

Parameter Wert Konfidenzintervall (95 %)
T 7 7
Ko:021 (mol™m"/s-kg) 1,33 10 +0,21 - 10
Ke:022 (mol™>m"/s-kg) 2,08 - 10° +0,97 - 10°
Ea 02,1 (kJ/mol) 84,8 +58-10°
Ea 02 (kJ/mol) 90,7 +3,5-107
110 T T T T 1,0 T T T T
0,91 o . 0,9- ]
08 | o,e-% ]
= 0,71 1 =071 _
mg_» 0,6—. MA%:OIQEA:()’_S T wé‘_, 0,61 MAG:Qpzl:3 -
% 0,5- A CO =1 505 A CO, — = |
2 ] 0 HAc ------ 2 O HAc ------
g 04- 1 04 §
[) [0)
9 0,3 . n 0,3 4
0,2 il 0,24 ]
] A
0,1 s A-Aa A AZANAL . 01h a A A ApDAAAAAMAS -
0,0 . é%%-ééﬁoe 0.0 """"'5*--3-0--0-@0@.0..ooacna---
00 02 04 06 08 10 00 02 04 06 08 10

Umsatz X Umsatz X

MAC ¢) MAC )

Abbildung 6-3: Vergleich der experimentellen Messwerte (Symbole) mit den Ergebnis-
sen der Modellierung (Kurven). Auftragung der Selektivitit zu MAA, COx und HAc als
Funktion des Methacrolein-Umsatzes. Tg = 300 °C, variables MAC:0; Verhiltnis,
Phase 1.
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Ergebnisse III: Kinetisches Modell und Parameteranpassung

Der Verlauf der Reaktorselektivitidten zu Methacrylsdure, Kohlenstoffoxide und
Essigsdure als Funktion des Methacrolein-Umsatzes zeigt eine gute Beschrei-
bung der Produktverteilung durch das Modell. Bei sehr geringen Umsitzen
<5 % fiihren bereits kleinste Abweichungen in den simulierten Werten zu gro-
Ben Schwankungen in der Selektivitit. Trotzdem konnen Selektivitédten bis hin
zu den initialen Selektivititen hinreichen genau angepasst werden.

Die ermittelten Aktivierungsenergien fiir die Reoxidation an den aktiven Zen-
tren fiir die Oxidation von Methacrolein und Methacrylsdure weisen ein sehr
enges Konfidenzintervall auf und beschreiben daher die experimentellen Ergeb-
nisse sehr gut. Bei der Anpassung des Frequenzfaktors fiir die Methacrylséure-
Oxidation ist ein groerer moglicher Wertebereich zu beobachten. Dieser Zu-
sammenhang zeichnet sich, wie in Abbildung 6-4 dargestellt, durch eine ver-
gleichsweise ungenaue Anpassung bei hohen Sauerstoffanteilen aus.

T T T 1y2 T T T T
144 i MAC:O,
o 1:.05-----
1014 11 — g .
1,2 1 . ) 'Y
o & O 12 - <
O
£ E o les — g0
g 1,04 ] é 0,8+ ’s A T
g g s A8
& 0,8 1 S 6 A _
8 g e
S 0,6- E g ¢ A  _.=oh
= = g’o
OC) Clc) 0,44 8/ A A ’B/Er -
N N 7 K o-
§ 0.4+ 1 S o/ o
> 4 4 EL/D/
0,2' 0’2_ I'/ /'D" )
0,0 T T T 0,0 T T T
0 1000 2000 3000 4000 0 1000 2000 3000 4000
mod. Verweilzeit T, (kg*s/m?) mod. Verweilzeit T (kg*s/m?)

Abbildung 6-4: Konzentrationsverliufe fiir MAC und MAA als Funktion der modifi-
zierten Verweilzeit unter Variation des MAC:0, Verhiltnisses. Auftragung der Mess-
daten (Symbole) und Ergebnisse aus der Modellrechnung (Kurven) bei Tg = 300 °C,
Phase I.

Basierend auf dieser ersten Anpassung werden im Folgenden alle weiteren An-
passungsparameter fiir alle durchgefiihrten Experimente bei einem festen
MAC:O, Verhiltnis von 1:2 gleichzeitig angepasst. In Abbildung 6-5 sind
exemplarisch die modellierten Verldufe und die gemessenen Werte bei einer
Eintrittskonzentration von 2,4 Vol.-% MAC dargestellt. Erginzende Messungen
sind im Anhang 12.13 zusammen gestellt. Die berechneten Anpassungsparame-

79



Ergebnisse und Diskussion der Modellierung am Katalysator der Phase I

ter, welche die gemessenen Verldufe am besten wiedergeben sind in Tabelle 6-3
aufgelistet.

Tabelle 6-3: Anpassungsparameter der modellierten Reaktionskinetik fiir alle Eintritts-
konzentrationen an MAC, Tr = 280 — 320 °C und allen modifizierten Verweilzeiten bei
MAC:0; =1:2, Phase 1.

Parameter Wert Konfidenzintervall (95 %)
Keo: (mol'm3/s-kg) 4,76 - 10° +5,30- 10"
Koo (mol-m3/s-kg) 0,75 - 10° +3.70 - 10*
Ko3 (mol-m3/s-kg) 0,13 - 10° +0,27 - 10*
Koes (mol-m3/s-kg) 0,25 - 10° + 1,34 - 10*
K5 (mol-m3/s-kg) 2,43-10° +2.13 - 10*
Ea; (kJ/mol) 96,9 +2.40- 107
Ea (kJ/mol) 106,38 + 1,20
Ea 3 (kJ/mol) 101,4 +6,32 - 107
Ea4 (kJ/mol) 97,3 +6,70 - 107
Ex s (kJ/mol) 102,8 +0,16

Aus mathematischer Sicht beschreibt das Modell die gemessenen Werte ausrei-
chend genau. Die simulierten Kurven stellen die Messwerte gut dar und die
engen Konfidenzintervalle bestitigen die Signifikanz der einzelnen Parameter.
Die erlaubte Schrittweite der Anpassungsparameter wird zur Vermeidung von
lokalen Minima zunéchst grofl gewéhlt (= 0,1 mol/m3) und deckt damit ein gro-
Bes Untersuchungsintervall ab. Eine sukzessive Verkleinerung (bis
+ (0,0001 mol/m3) dieses Intervalls unter einer iterativen Anpassung der Startpa-
rameter fiihrt so zu einer schnellen Korrelierung der Parameter mit einer gleich-
zeitig steigenden Genauigkeit. Wichtiger ist allerdings, dass die bestimmten
Parameter in einem reaktionstechnisch sinnvollen Bereich liegen. Die aufge-
fiilhrten Aktivierungsenergien liegen alle in einem engen Wertebereich und
decken sich daher mit den experimentellen Ergebnissen. Denn wie in Kapitel
4.2 beschrieben, dndert sich die Produktverteilung durch eine Temperaturdnde-
rung nur geringfiigig. Die Schlussfolgerung, dass alle Aktivierungsenergien
etwa den gleichen Wert annehmen miissen wird durch die Modellierung besti-
tigt. Die im Vergleich zu den Reaktionspfaden 1,3 und 4 leicht erhohte Aktivie-
rungsenergie fiir die Totaloxidation der Methacrylsdure (Pfad 2) kann den ge-
messenen Temperatureinfluss aus Kapitel 4.2 darstellen. Des Weiteren unter-
mauert die erfolgreiche Anpassung von Reaktionspfad 5 (Abbildung 6-1,
Bildung von HAc aus MAA), die durch eine MAA Dosierung gezeigt parallel
Bildung von Essigsidure aus Methacrylsiure.
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Ergebnisse III: Kinetisches Modell und Parameteranpassung

Ein zusitzlich zugelassener Reaktionspfad 6 fiir die Totaloxidation von Essig-
saure zu Kohlenstoffoxiden fiihrte nicht zu einer Verbesserung der Anpassung.
AuBerdem wiesen die zusdtzlichen eingefiihrten Parameter einen hohen und
Null umfassenden Konfidenzintervall auf, wodurch die Notwendigkeit dieser
Parameter fiir die Losung des mathematischen Modells gering ist.

1,2 T T T 1,4 T T T
o 280°C-----
12 o 290°C
1,07 <] A 300 °C------
£ o ¢ 310°C——
3 £ 104 ® 320°C—/
€08 e
~ ) E
o <
It oé 0,8 4
c
s 06 c Lo AN
= ® 34 _.A"
g % 0,6 ) > <& ¢ A_A"A o 7
= = ® A [e) 3
“g’ 0,4 5 AN ° o=d @
N | ® oo no- i
S c 04 &0 =3
X S /o a0 g
i N -
0,2 0,2 . /D,.B |
00
0
0,0 T T T 0,0 T T T
0 1000 2000 3000 4000 0 1000 2000 3000 4000
mod. Verweilzeit T (kg*s/m?) mod. Verweilzeit 7, (kg*s/m?)
1 4 T T T Oy4 T T T
o 280°C---—-- o 280°C--—--
12 o 290°C o 290°C
' A 300°C------ A 300 °C------
g 1 ¢ 310°C—— GE‘ 0,3 ¢ 310°C—]
= 1,04 ® 320°C—- = ® 320°C——
o o
E E
5081 1 3
c . c 02 .
] <] o
& 06 1 B
5 5
¥4 o, 2 0,11 ]
o o
0,24 " . o
0,0 ¥ T T T T 0,0 . ¥ T T v T T
0 1000 2000 3000 4000 0 1000 2000 3000 4000
mod. Verweilzeit 7, (kg*s/m®) mod. Verweilzeit T (kg*s/m®)

Abbildung 6-5: Konzentrationsverlidufe der Messdaten (Symbole) und der Ergebnisse
aus der Modellrechnung (Kurven) als Funktion des Methacrolein-Umsatzes. Auftra-
gung der Konzentrationen zu MAC, MAA, CO,und HAc im Temperaturbereich von
280 — 320 °C bei 2,4 Vol.-% MAC, MAC:0; = 1:2, Phase 1.

Zusitzlich wird zu den bisher gezeigten Komponenten die Sauerstoffkonzentra-
tion angepasst, wie in Abbildung 6-6 dargestellt. Dabei spielt der Sauerstoff
eine entscheidende Rolle bei der korrekten Beschreibung der Oxidation /
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Reoxidationszyklen des Katalysators, sowie des Sauerstoffbedarfs aller oxidier-
ten Stoffe. Eine mangelhafte Beschreibung der genannten Redox-Zyklen, als
auch ein fehlerhaft interpretiertes Reaktionsnetz samt der stochiometrischen
Koeffizienten konnte zwar zu einer hinreichenden Anpassung der organischen
Stoffe fithren, allerdings nicht zu guten Sauerstoffanpassung. Daher kann die
Anpassung der Sauerstoffkonzentration als maBBgeblich fiir die Anpassungsgiite,
dargestellt durch das Parititsdiagramm in Abbildung 6-6 (b), des gesamten
Modells betrachtet werden.
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Abbildung 6-6: Ergebnisse der Modellrechnung (Kurven) der Sauerstoff-Messdaten
(Symbole) im Temperaturbereich von 280 — 320 °C bei 2,4 Vol.-% MAC, MAC:0, =
1:2, Phase 1. (a) Konzentrationsverlaufe von Sauerstoff als Funktion der modifizierten
Verweilzeit Messwerte. (b) Parititsdiagramm fiir die mathematische Modellierung.

6.3 Ergebnisse und Diskussion der Modellierung an
Katalysatoren erhohter Standzeit

Wie in Kapitel 5 diskutiert, ist die Desaktivierung mit zunehmender Standzeit
hauptsichlich durch einen Umsatzriickgang gekennzeichnet. Die Produktvertei-
lung bei einem MAC:O,-Verhiltnis von 1:2 war bezogen auf den frischen Kata-
lysator nahezu konstant. Prinzipiell sind zur Beschreibung der Konzentrations-
verldufe am Katalysator der Phase III mehrere Erweiterungen des bestehenden
Kinetikmodells denkbar. Zum einen konnte der beobachtete Masseverlust der
Heteropolysdure durch eine Verminderung der modifizierten Verweilzeit be-
riicksichtigt werden und wiirde somit zu einer Verschiebung aller Konzentrati-
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onsverldufe zu niedrigeren Verweilzeiten fithren. Zum anderen konnte der
Riickgang der Aktivitdt bei anndhernd gleicher Produktverteilung durch die
Anpassung der kinetischen Parameter fiir die Reoxidation der Heteropolysiure
realisiert werden. Letztendlich dienen beide Ansitze zur Implementierung eines
Faktors in den Zeitgesetzten des mathematischen Modells, um den Verlauf der
gemessenen Konzentrationen hinreichend gut abbilden zu kdnnen.

Im Folgenden wurde nur auf die Anpassung der kinetischen Parameter der
Reoxidation eingegangen. Diese Erweiterung des bestehenden Kinetikmodells
wurde gewihlt, um den in Kapitel 5.1 diskutierten Temperatureinfluss auf die
Aktivitdt besser abbilden zu konnen. Fiir die Anpassung der kinetischen Para-
meter des Katalysators der Alterungsphase III wurden daher die Geschwindig-
keitskoeffizienten aller Teilreaktionen (Tabelle 6-3) konstant gehalten. Ledig-
lich Parameter, die die Reoxidation des Katalysators beschreiben wurden ange-
passt. Abbildung 6-7 zeigt die Konzentrationsprofile als Funktion der
modifizierten Verweilzeit fiir den Phase III Katalysator. Die simulierten Werte
konnen den Verlauf der experimentellen Methacrolein-Konzentrationen bis zu
einer Reaktortemperatur von 310 °C mit einer Genauigkeit von = 5 % abbilden.
Wihrend die Konzentrationsverldufe fiir die Kohlenstoffoxide hinreichend gut
beschrieben werden konnen, werden die simulierten Werte fiir Methacrylsdure
tendenziell unterschiitzt und fiir Essigsdure iiberschitzen. Die Anpassung der
simulierten Konzentrationsverldufe bei 320 °C ist lediglich fiir die Kohlenstof-
foxide befriedigend. Das Modell kann die Konzentrationsverldufe fiir Methacro-
lein, Methacrylsdure und Essigsdure mit nur groBen Abweichungen von den
experimentellen Ergebnissen von bis zu 18 % wiedergeben. Die Ursache hierfiir
konnte durch die fortschreitenden Desaktivierung erkldrt werden. Alle Mess-
werte bei 320 °C wurden aufgrund der hohen thermischen Belastung des Kata-
lysators am Ende der Messmatrix aufgenommen. Die simulierten Umsétze bei
320 °C sind erwartungsgemif3 hoher, als die effektiv gemessenen Werte und
konnen daher den Verlauf der Konzentrationen iiber die modifizierte Verweil-
zeit nicht gut darstellen. Wie in Kapitel 6.1.1 erldutert werden die Parameter der
Simulation gleichzeitig an alle Messwerte angepasst. Somit wirkt sich die
schlechte Anpassung fiir die Konzentrationsverldufe bei 320 °C zum Teil auch
auf die Anpassung der iibrigen Werte aus.
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Abbildung 6-7: Konzentrationsverlidufe der Messdaten (Symbole) und der Ergebnisse
aus der Modellrechnung (Kurven) als Funktion des Methacrolein-Umsatzes. Auftra-
gung der Konzentrationen zu MAC, MAA, COxund HAc im Temperaturbereich von
280 - 320 °C bei 3,4 Vol.-% MAC; MAC:0; = 1:2; Phase III.

Die Anpassungsparameter der Reoxidation, die die experimentellen Ergebnisse
am besten darstellen sind in Tabelle 6-4 zusammengefasst. Die angepassten
Werte der Frequenzfaktoren sind im Vergleich zu der Anpassung des Katalysa-
tors der Phase I leicht erhoht. Die Aktivierungsenergien fiir die Reoxidation
sind bei dem Katalysator der Phase III ebenfalls um etwa 7 % groer. Der Ein-
fluss der Aktivierungsenergie ist durch die Exponential-Funktion (Gl.(6-20))
stark ausgeprigt, wodurch der Geschwindigkeitskoeffizient der die Reoxidation
beschreibt insgesamt mit zunehmender Standzeit sinkt.

84



Ergebnisse III: Kinetisches Modell und Parameteranpassung

Der verminderte Geschwindigkeitskoeffizient fiir die Reoxidation der Heteropo-
lysdure hat somit eine Abnahme der Reaktionsgeschwindigkeiten aller Reaktio-
nen zur Folge, die iiber den Austausch von Gittersauerstoff angenommen wur-
den. Eine Erklirung hierfiir konnte die strukturelle Anderung der Heteropoly-
sdure mit zunehmender Standzeit sein, die eine verminderte
Reoxidationsgeschwindigkeit zur Folge hat. Da allerdings weder der genaue
Hergang des Zerfalls der Keggin-Anionen, noch dessen Einfluss auf den Me-
chanismus abgeschitzt werden kann, miissen die gewonnenen Parameter kri-
tisch betrachtet werden. Des Weiteren ist in dem verwendeten Modell der be-
obachte Masseverlust der Heteropolysdure und die Bildung MoOj; nicht beriick-
sichtigt.

Tabelle 6-4: Anpassungsparameter der Reoxidation des Katalysators der Alterungspha-
se III aus der Modellierung der Reaktionskinetik unter Variation des MAC:0, Ver-
hiltnisses und der Reaktortemperatur.

Parameter Wert Konfidenzintervall (95 %)
Ke:021 (mol””-m'~/s-kg) 2,58 - 10° +0,6- 10*

Ke:022 (mol®>-m'/s-kg) 2,31 - 10* +0,5- 10*

Eao2.1 (kJ/mol) 90,6 +0,02

E 022 (kJ/mol) 994 +0,08

Zur genauen Betrachtung der Redox-Eigenschaften ist es moglich, mit Hilfe des
entwickelten Modells den relativen Sauerstoffverbrauch entlang des Katalysa-
torbetts zu bestimmen. Wihrend sich der globale Umsatz an Sauerstoff mit
zunehmender Verweilzeit kontinuierlich verringert, zeichnet sich bei der Be-
trachtung der Geschwindigkeit des Sauerstoffiibergangs von Katalysator zum
Reaktanten eine Besonderheit ab. Durch den Sauerstoffanteil aller Reaktanten
an jeder Zapfstelle kann der relativ  iibertragene  Sauerstoff
(M) — No(i+1))/Mo()) Zwischen zwei benachbarten Zapfstellen (i) und (i+1)
bestimmt werden. Die Ergebnisse aus Abbildung 6-8 zeigen analog zu den ex-
perimentellen Messwerten (Tabelle 5-3), dass sich die Position des auftretenden
Maximums am Sauerstoffverbrauch mit zunehmender Alterung des Katalysa-
tors zu hoheren Umsdtzen bzw. zu hoheren modifizierten Verweilzeiten ver-
schiebt.
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Abbildung 6-8: Aus der Modellrechnung bestimmter relativer Sauerstoffverbrauch als
Funktion des Umsatzes der Alterungsphasen I, III und IV. Tg = 300 °C; 3,4 Vol.-%
MAC; MAC:0;, = 1:2.

Aufgrund dieser Beobachtungen ist anzunehmen, dass die Position im Katalysa-
torbett mit der hochsten Methacrylsdure-Selektivitit bzw. der hochsten Sauer-
stoffiibertragung den Ort der stirksten Belastung und Ausgangspunkt fiir die
irreversible Desaktivierung darstellt. Dieses Ergebnis spiegelt die Vermutung
aus Kapitel 4.4 wieder, dass es bei der zyklisch ablaufenden Reduktion und
Reoxidation des Gittersauerstoffes der Heteropolysdure mit zunehmender
Standzeit zu Defekten kommt. Diese Defekte konnten zu einer Storung des
Redox-Verhaltens bzw. einem vermindertem Sauerstofftransfer vom Katalysa-
tor zum Reaktanten fithren, wodurch der beobachtete Riickgang des Umsatzes
erkldrt werden kann.
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7  Ergebnisse IV: Ergidnzende Analysen der
Ausbaukatalysatoren

Erginzend zu den in Kapitel 5 beschriebenen ex situ Analyse wurden weiterhin
temperatur-programmierte Reduktionen und Desorptionen an Ausbaukatalysa-
tor von verschiedenen axialen Positionen aus dem Zapfstellenreaktor durchge-
fiihrt. Der frische Katalysator (Phase I) hat eine hellgriine Farbe, die sich nach
20 Tagen (Phase II) Standzeit im Zapfstellenreaktor in griin/schwarz dnderte.
Der Ausbaukatalysator der BASF SE (Phase III) war blau/schwarz und verfiarb-
te sich wieder griin/schwarz nach einer weiteren Belastung im Zapfstellenreak-
tor. Die Dunkelfiarbung deutet auf eine partielle Reduktion der Heteropolysiure
hin. In der Literatur wird dies durch die Anderung des Oxidationszustandes von
Mo®" zu Mo *-Anionen und einer folgenden Bildung von MoO; erklart [5].
Ferner wird in diesem Zusammenhang auch von einer Farbidnderung durch eine
irreversible Adsorption, in diesem Fall Methacrylsdure und Aceton, berichtet.

Diese sollen schwersiedende Ablagerungen auf der Heteropolysidure bilden
[100].

7.1.1 Temperatur-programmierte Reduktion

Die Temperatur-programmierte Wasserstoff-Reduktion ermoglicht eine Aussa-
ge iiber die Art (in Kombination mit weiteren Analysemethoden) und Anzahl
der reduzierbaren Zentren einer reduzierbaren Spezies [101]. Die reduzierenden
Bedingungen der verwendeten Wasserstoff-Atmosphire konnen nicht direkt auf
die vorherrschenden Reaktionsbedingungen der Methacrolein-Oxidation iiber-
tragen werden. Des Weiteren beruhen die Aussagen der TPR-Versuche aus-
schlieBlich auf der Analyse der Gasphase und nicht aus den Vorgingen auf der
Katalysatoroberfliche wihrend der Reaktion. Die Zuordnung der reduzierten
Spezies zu den Reduktionspeaks erfolgt durch die Analyse von Referenzmateri-
alen (reine Oxide und Heteropolysduren verschiedener Zusammensetzung, her-
gestellt wie in Kapitel 3.1.2 beschrieben). Durch den spezifischen Vergleich
von Katalysatoren unterschiedlicher Standzeit bezogen auf den frischen Kontakt
(Phase I) sind folgende Aussagen moglich: Die Anderung der integral ver-
brauchte Wasserstoffmenge, bezogen auf den Phase I Katalysator, reprisentiert
den Riickgang der reduzierbaren Spezies. Die Erhohung der Peaktemperatur
deutet allgemein auf eine steigende Aktivierungsenergie der Wasserstoffreduk-

tion hin und kann durch die Anderung des Oxidationszustandes erklirt werden.
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Abbildung 7-1: H,-Verbrauch als Funktion der Reduktionstemperatur. (a) TPR-Profile
Phase I bis IV am Austritt, und Bild des Phase I Katalysator. (b-d) TPR-Profile und
Bilder der Phase II bis IV ortsaufgelost im Katalysatorbett (Eintritt, Mitte und Aus-
tritt).

Abbildung 7-1 zeigt TPR-Profile von Ausbau-Katalysatoren nach unterschiedli-
chen Standzeit, jeweils dargestellt als H,-Verbrauch iiber die Reduktionstempe-
ratur. Der Hauptreduktionspeaks erscheinen bei Reduktionstemperaturen zwi-
schen 500 — 600 °C. Zhang et al. [49] konnten durch umfangreiche Strukturana-
lysen kupferhaltiger H;CsPMo;;VO,, Heteropolysiduren diesen TPR-Peak der
Reduzierung von Mo°®" und V**-Spezies zuordnen. An dieser Stelle sei darauf
hingewiesen, das ohne Wechselwirkung mit Methacrolein, Heteropolysduren
bis 420 °C thermisch stabil sind [4]. Die Messung des Hauptreduktionspeaks
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konnte daher durch eine Zersetzung der Keggin-Einheit in Totaloxide iiberlagert
sein. Dieser Vorgang findet allerdings bei allen Katalysatorproben gleicherma-
Ben statt und beeinflusst eine spezifische Aussage nicht. Weiterfiithrende TPR-
Experimente mit reinen Metalloxiden als mogliche Zersetzungsprodukte der
HPA (Anhang 12.11), wie MoO; oder V,0s5 zeigten, dass diese erst ab Tempe-
raturen iiber 600 °C reduziert werden. Des Weiteren konnte in Versuchen mit
Heteropolysduren unterschiedlicher Zusammensetzung (Anhang 12.11) der
Peak bei tiefen Temperaturen zwischen 300 — 380 °C einer Kupfer-Spezies der
Heteropolysdure zugeordnet werden.

Der frische Katalysator (Phase I) bildet bei der Reduktion mit Wasserstoff einen
symmetrischen Kupfer-Peak bei 301 °C und einen scharfen Hauptpeak bei
523 °C aus. Bei den Katalysatorproben aus Phase II verschieben sich diese
Peaks mit 346 °C und 541 °C zu hoheren Reduktionstemperaturen. Ein weiterer
Anstieg der Reduktionstemperatur ist bei den Phase III Proben mit 390°C und
561°C zu beobachten. Interessanterweise zeigt nicht nur die Farbe, sondern
auch die Lage der Reduktionspeaks der Phase IV Proben tendenziell ein dhnli-
ches Bild wie die Phase II Proben. Der Hauptpeak aus Phase IV verschiebt sich
zuriick auf 555 °C und der Cu-Peak auf 349 °C. Dieser Effekt ist durch eine
einmonatige Standby-Zeit der Phase IV, vor deren Ausbau verursacht worden.
Wihrend dieser Zeit wurde der Katalysator bei 300 °C mit einem
N,/Luft/Wasser-Gemisch gespiilt, wodurch sich der Oxidationszustand verin-
dert hat. Um dies zu iiberpriifen, wurden die Ausbaukatalysatoren der BASF
(Phase III) einer Vorbehandlung bei 300 °C zum einem im Luftstrom und zum
anderen in einem Luft/Wasser-Gemisch fiir 10 h bzw. 24 h ausgesetzt
(Abbildung 7-2). Durch diese Vorbehandlung war bereits nach 10 h eine deutli-
che Griinfarbung der zunichst blau/schwarzen Proben zu erkennen. Ebenso
zeigten die TPR-Messungen der vorbehandelten Phase III Proben eine Ver-
schiebung der Reduktionspeaks wieder zu niedrigeren Temperaturen.
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Abbildung 7-2: Vergleichende TPR-Profile von Katalysatorproben nach unterschiedli-
cher Vorbehandlung. (gepunktete Linie) Phase III Katalysator am Eintritt ohne Vorbe-
handlung. (gestrichelte Linie und Bild) Vorbehandlung bei 300 °C fiir 10 h des Phase
III Katalysators in Luft. (Linie) Vorbehandlung bei 300 °C fiir 24 h des Phase III Kata-
lysators in Luft/H,O (79 Vol.-% Luft, 21 Vol.-% H,0).

TPO-Versuche mit unterschiedlichen Sauerstoffkonzentrationen (5, 20, 100
Vol.-%) ergaben keinen Hinweis auf organische Ablagerungen auf dem Kataly-
sator der Phase III. Weitere Studien aus der Literatur zeigten, dass eine Koks-
bildung hauptsidchlich an stark sauren Heteropolysduren (z.B.: H3;PW,04)
stattfindet. Da organische Ablagerungen auf der Heteropolysdure in dieser Ar-
beit ausgeschlossen werden konnten, sind die Verfiarbung der Katalysatoren und
die Verschiebung der Reduktionspeaks offensichtlich der Anderung des Reduk-
tionszustandes geschuldet. In der Arbeit von Zhang et al. [49] konnte gezeigt
werden, dass sich unter Reaktionsbedingungen der Methacrolein-Oxidation der
Reduktionszustand der Heteropolysdure verdndert. Die Ausbaukatalysatoren
wiesen nach der Reaktion niedrigere Reduktionstemperaturen bei der H,-TPR
auf. Des Weiteren wurde ein verbessertes Redox-Verhalten bei Cu-haltigen
Heteropolysdure postuliert, indem ein beschleunigter Sauerstofftransfer die
Reoxidation des Gittersauerstoffes verbessert.

In Tabelle 7-1 sind die integralen Wasserstoffmengen fiir die Reduzierung der
Cu-Spezies und der Keggin-Spezies zusammengefasst. Wihrend die absolute
Menge des verbrauchten Wasserstoffes fiir die Cu-Spezies mit steigender
Standzeit nahezu unverédndert bleibt, ist bei der Reduzierung der Keggin-Einheit
ein deutlicher Riickgang zu beobachten. Die Abnahme der absolut verbrauchten

Wasserstoffmenge ldsst sich durch die fortschreitende Zersetzung der Keggin-
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Einheit mit zunehmender Standzeit erkldaren. Das bei der Zersetzung gebildete
MoO; konnte bereits durch die XRD-Messungen in Kapitel 5 quantifiziert wer-
den.

Tabelle 7-1: Integrale H,-Menge der jeweiligen Spezies aus den TPR-Messungen fiir die
Ausbaukatalysatoren nach verschiedenen Standzeiten.

Katalysator Cu-Spezies (Peak 1) Keggin-Spezies (Peak 2)
) (umol/gka) (umol/gka)
Phase 1 1484.,6 9045,9
Phase I 1 1530,3 7889,2
Phase 111 1 1483,5 7267,8
Phase IV 14374 6256,6

T am Eintritt

Ebenfalls konnte der zuvor diskutierte Desaktivierungsverlauf innerhalb der
Katalysatorschiittung bestitigt werden. Die Proben vom Reaktoraustritt zeigten
fiir alle Katalysator-Phasen die niedrigste Reduktionstemperatur und die hochs-
te verbrauchte Wasserstoffmenge (Abbildung 7-1 (b-d)). Im Vergleich zum
Austritt des Reaktors sind sowohl die Redox-Eigenschaften, als auch die Anzahl
der aktiven Zentren am Eintritt des Reaktors vermindert.

7.1.2 Temperatur-programmierte Desorption

Die temperatur-programmierte Desorption mit Ammoniak gibt Aufschluss iiber
die Stirke und Anzahl der sauren Zentren der Heteropolysiure. Die verwendete
Heteropolysdure weist eine geringe Aciditdt auf. Die sauren Zentren sind bei
der Oxidation von Methacrolein zu Methacrylsdure hauptsédchlich fiir die Ad-
sorption des Methacrolein verantwortlich [43]. Kritisch zu betrachten ist die
gleichzeitige Reduktionswirkung von Ammoniak auf die Heteropolysiure. Dies
wurde in Vorversuche mit gleicher Parametereinstellung wie bei den TPR-
Versuchen, allerdings mit einem konstanten Volumenstrom an Ammoniak als
Reduktionsmittel tberpriift. Hierbei konnte nachgewiesen werden, dass die
Reduktionstemperatur von Ammoniak an der verwendeten Heteropolysdure erst
ab Temperaturen oberhalb Desorptionstemperatur stattfindet.

Abbildung 7-3 zeigt TPD-Profile von Ausbau-Katalysatoren nach unterschiedli-
cher Standzeit, dargestellt als TCD-Signal iiber die Desorptionstemperatur. Die
Peak-Maxima der NHj-Desorptionsversuche der unterschiedlichen Alterungs-
phasen erscheinen bei etwa der gleichen Temperatur (410 — 415 °C), woraus
sich auf eine konstante Stirke der sauren Zentren riickschlieBen lasst. Lediglich
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der Verlauf des frischen Katalysators (Phase I) weist eine Schulter bei etwa
380 °C auf. Diese Schulter deutet auf schwach-saure Zentren bei der frischen
Heteropolysdure hin und ist bereits bei dem Katalysator der Alterungsphase II
nicht mehr zu erkennen. Ursache hierfiir ist wahrscheinlich eine Anderung der
Hydratstufe. Die integral gebildete Peak-Fliche der jeweiligen Proben erlaubt
eine Aussage liber die zugingliche Anzahl an sauren Zentren, bezogen auf den
frischen Katalysator (Phase I). Aus Abbildung 7-3 geht hervor, dass die Anzahl
der sauren Zentren mit zunehmender Standzeit des Katalysators zunichst ab-
nimmt. Die Proben aus Phase IV weisen wiederum eine hohere Anzahl an sau-
ren Zentren als die Proben der Phase III auf. Analog zu den Ergebnissen aus der
ortsaufgeldsten H,-TPR, kann bei den Desorptionsmessungen eine Steigerung

der sauren Zentren in Stromungsrichtung entlang des Katalysatorbetts beobach-
tet werden.
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Abbildung 7-3: Auftragung des TCD-Signals als Funktion der Desorptionstemperatur
von Ammoniak. Vergleich der TPD-Profile fiir (a) Katalysatorproben unterschiedlicher

Standzeit (Phase II-IV am Austritt) sowie (b) der ortsaufgelosten Katalysatorprobe der
Alterungsphase IV.

Allgemein hingt die Aciditdt einer Heteropolysdure von der Hydratstufe, dem
Oxidationszustand und der Menge sowie der Art des Gegen-Kations ab [102].
Eine Anderung in der Hydratstufe oder des Gegen-Kations wiirde jedoch eine
Verschiebung der Desorptionstemperatur zur Folge haben. Dies ist hier nicht zu
beobachten. Durch die Tatsache, dass die Aciditét einer Heteropolysédure haupt-
sdchlich durch Brgnsted-Saure-Zentren entsteht, miissen Protonen in der Struk-
tur anwesend sein, die die negative Ladung der Keggin-Einheit kompensieren
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[103]. Barrows et al. und Lee et al. [104, 105] postulieren, dass sich die fiir die
sauren Zentren verantwortlichen Protonen im Briickensauerstoff der M-O-M
Bindung der Heteropolysdure befinden. Die zuvor berichtete Verschiebung der
H,-TPR Verlidufe der Phase III Katalysatoren, erkldrt dem entsprechend auch
die Verschiebung der TPD-Verldufe zwischen Phase III und IV. Durch eine
partielle Reduktion der Heteropolysdure enthilt diese weniger M-O-M Bindun-
gen und die Anzahl der freien Protonen bzw. die Anzahl der sauren Zentren
sinkt.
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8  Zusammenfassung und Ausblick

Die partielle Oxidation von Methacrolein zu Methacrylsédure ist ein wesentlicher
Zwischenschritt bei der Herstellung von Polymethylmethacrylat. Sie 1duft mit
hoher Selektivitit an Heteropolysduren ab. Unbefriedigend bleibt allerdings die
begrenzte Standzeit des Katalysators. Heteropolyséduren sind zwar bis 420 °C
thermisch stabil [4], unter industriellen Reaktionsbedingungen im Bereich zwi-
schen 280 — 320 °C wird aber ein stetiger Riickgang des Methacroleinumsatzes
beobachtet, welcher zunichst noch durch Temperaturerh6hung kompensiert
werden kann. Nach rund 200 Tagen beschleunigt sich der Aktivitédtsabfall je-
doch derart, dass der Kontakt ausgewechselt werden muss. Bislang konnte diese
Desaktivierung weder verhindert noch ihre Ursachen eindeutig geklért werden.
In diesem Zusammenhang steht die vorliegende Arbeit, in der das Reaktionsge-
schehen unter Bedingungen untersucht wird, die der industriellen Realitdt mog-
lichst nahe kommen. Die Untersuchung kann in drei Abschnitte unterteilt wer-
den:

Kinetische Messungen an einem frischen Katalysator in einem integral
betriebenen Rohrreaktor unter Variation der vom industriellen Prozess
vorgegebenen Parameter.

Die Entwicklung eines Reaktionsnetzes zur modellméBigen Beschrei-
bung des Reaktionsablaufes und die Bestimmung der kinetischen Pa-
rameter durch Anpassung an die Messergebnisse.

Die Untersuchung der Desaktivierung per se mit dem Ziel, mogliche
Ursachen aufzuzeigen oder auszuschliefen.

Bei den Messungen am frischen Katalysator wurden die Prozessparameter
Temperatur, Eintrittskonzentration an Methacrolein sowie das Verhiltnis Me-
thacrolein zu Sauerstoff variiert. Die Erhohung der Reaktortemperatur fiihrte zu
einer deutlichen Steigerung des Methacroleinsumsatzes bei gleichzeitigem
leichten Anstieg der Selektivitit zum Hauptprodukt Methacrylsdure. Die Bil-
dung des Nebenproduktes Essigsdure war nahezu temperaturunabhédngig. Durch
die Erhohung der Eintrittskonzentration an Methacrolein konnte eine vermin-
derte Umsetzungsgeschwindigkeit bei etwas geringerer Selektivitdt zu Methac-
rylsdure beobachtet werden. Ausgehend von dem stochiometrischen Verhiltnis
von Methacrolein zu Sauerstoff von 1:0,5 fiihrte eine Erhohung des Sauerstoft-
anteils bei konstanter Methacroleineintrittskonzentration zu einer deutlichen

94



Zusammenfassung und Ausblick

Umsatzsteigerung. Bei dem Methacrolein- zu Sauerstoffverhéltnis von 1:3 wur-
de im Vergleich zu dem stochiometrischen Wert eine Verdopplung des Me-
thacroleinumsatzes beobachtet. Gleichzeitig erhohte sich die Selektivitit zu
Methacrylsiure leicht bei verminderter Bildung von Kohlenstoffoxiden.

Kohlenstoffmonoxid und Essigsdure sind die vornehmlich gebildeten Neben-
produkte bei der partiellen Oxidation von Methacrolein. Zusitzlich kann Essig-
sdaure durch die im industriellen Prozess stattfindende Riickfithrung im Kreisgas
akkumulieren und dadurch schon am Reaktoreingang vorliegen. Deshalb wurde
durch Zudosierung der beiden Komponenten ein moglicher Einfluss auf die
Desaktivierung des frischen Katalysators untersucht. Die Messergebnisse zei-
gen keine Einwirkung auf Methacroleinumsatz und Selektivitit zu Methacryl-
sdure. Auch nach einer Belastung von etwa 60 h konnte keine Veridnderung der
Katalysatoreigenschaften beobachtet werden die {iibliche Referenzmessung
ergab reproduzierbar die gleichen Ergebnisse.

Aus den Selektivitit-Umsatz-Diagrammen konnte abgeleitet werden, dass wie
in der Literatur vorgeschlagen, Methacrylsdure, Kohlenstoffoxide und Essigséu-
re parallel aus Methacrolein gebildet werden. Methacrylsdure kann als Zwi-
schenprodukt zu den unerwiinschten Kohlenstoffoxiden weiter reagieren. Die
Ergebnisse der Zudosierung von Essigsdure oder Methacrylsdure zum Reak-
toreingang erlauben, das Reaktionsnetz weiter zu detaillieren. Essigsdure wird
im untersuchten Temperaturbereich nicht total oxidiert, die Elementarreaktion
zu COy lauft erst bei Temperaturen oberhalb 320 °C ab. Hingegen ist zu beriick-
sichtigen, dass Essigsédure zusétzlich aus Methacrylsédure gebildet wird.

Die Form der Geschwindigkeitsgleichungen fiir die einzelnen Reaktionen im
Netz basiert auf der Annahme, dass die Oxidation durch einen Mechanismus
nach Mars van Krevelen beschrieben werden kann. Zusitzlich werden zwei
unterschiedliche aktive Zentren betrachtet, je eines fiir die Reaktion von Me-
thacrolein und Methacrylsidure. Das resultierende Differentialgleichungssystem
enthilt 14 kinetische Parameter, die durch Anpassung an die Gesamtheit der
experimentellen Werte bestimmt wurden. Das Ergebnis zeigt, dass das Reakti-
onsgeschehen am frischen Katalysator mit guter Genauigkeit mit Hilfe der Mo-
dellvorstellung abgebildet werden kann.

Allgemein werden fiir den Verlauf der Katalysatorverinderung zwei parallel
ablaufende Vorginge angenommen, eine reversible und eine irreversible Desak-
tivierung. Erstere beruht auf dem Oxidationszustand der Heteropolysédure und
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wird stark durch den Sauerstoffanteil im Reaktionsgas beeinflusst. Wie zuvor
angegeben hat eine kurzzeitige Verminderung dieses Anteils eine Senkung des
Methacroleinumsatzes zur Folge und wird durch die dunkle Verfirbung des
Katalysators sichtbar. Durch die nachfolgende Erhohung des Sauerstoffanteils
auf ein Verhiltnis von Methacrolein zu Sauerstoff von 1:2 konnte wieder die in
der Referenzmessung iibliche Aktivitit beobachtet werden.

Die irreversible, langfristige Desaktivierung konnte durch ortsaufgeloste ex situ
Charakterisierungsmethoden niher beschrieben werden. Die Ergebnisse erlau-
ben folgende Schlussfolgerungen: Mit zunehmender Standzeit ist ein sukzessi-
ver Zerfall der Keggin-Einheiten zu beobachten. Damit ist eine verminderte
Anzahl an aktiven Zentren verbunden, sowie eine gleichzeitige Bildung von
MoO; auf dem Katalysator. Durch ortsaufgeldste Analysen an Katalysatorpro-
ben entlang des Reaktionsrohres konnte gezeigt werden, dass der Zerfall der
Keggin-Finheiten und die Bildung von MoQOj; verstirkt am FEintritt des Kataly-
satorbetts auftritt. Dieser Prozess setzt sich mit zunehmender Alterungsphase
zum Austritt des Reaktors hinfort.

Der signifikante Masseverlust mit zunehmender Alterung des Katalysators
konnte der Bildung einer fliichtigen Molybdidnoxide-Hydrat Spezies in die Gas-
phase zugeordnet werden. Diese bildet sich bereits bei den hier vorherrschenden
Temperaturen und in Anwesenheit von Wasserdampf oder Wasser-
dampf/Essigsiure.

Ausblick

Die erreichten Ziele der vorliegenden Arbeit erlauben eine valide Erkldrung des
vorherrschenden Desaktivierungsverhaltens und liefern tiber dies hinaus weit-
reichende Ansitze fiir zukiinftige Forschungsschwerpunkte und Vorgehenswei-
sen fiir eine verbesserte Prozessfiithrung.

Weiterfithrende Forschungsarbeiten sollten vor allem auf den Einfluss der
Sauerstoffkonzentration auf das Desaktivierungsverhalten abzielen. In diesem
Zusammenhang wurde gezeigt, dass ein erhohter Sauerstoffanteil im Reaktions-
gas sich positiv auf den Methacroleinumsatz und die Selektivitdt zum Zielpro-
dukt auswirkt. Der relative Sauerstoffverbrauch entlang des Katalysatorbetts
lasst vermuten, dass die Langzeitstabilitdt ebenfalls von der Sauerstoffkonzent-
ration in der Gasphase beeinflusst wird. Diese Vermutung sollte durch eine
Langzeitmessung mit einem MAC:0O, Verhiltnis von 1:3 quantifiziert werden,
welche tendenziell zu einer Steigerung der Anlagenverfiigbarkeit fithren kann.
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Hingegen konnte bei niedrigen Sauerstoffanteilen eine reversible Reduktion des
Katalysators beobachtet werden. Interessant wire bei dieser Betriebsweise eine
quantitative Betrachtung des MoOs-Austrags. Es ist denkbar, dass die Anderung
des Reduktionszustandes eine vermehrte Bildung von MoO; hervorruft und
somit verstirkt gasformige Molybdidnoxid-Hydrate entstehen.

In der vorliegenden Arbeit konnte nicht gekliart werden, inwiefern die Anwe-
senheit von Essigsdure oder Methacrylsdure die Zersetzung der Keggin-Struktur
durch einen vermehrten Abtransport von gebildeten MoO; in die Gasphase
beeinflusst. Sollte sich jedoch bestitigen, dass Methacrylsdure einen negativen
Effekt auf die Langzeitstabilitit hat, bietet die direkte oxidative Veresterung
eine interessante Alternative. Hierbei konnte an dem bestehenden Katalysator
die direkte Umsetzung der Methacrylsdure mit Methanol zu Methyl-
Methacrylat als eine Art Schutzgruppe fungieren. Dieser Prozess ist in der Gas-
phase noch weitgehend unerforscht und bietet zahlreiche Vorteile gegeniiber
dem herkdmmlichen Prozess in der fliissigen Phase.
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9  Summary and Outlook

The partial oxidation of methacrolein to methacrylic acid is an essential inter-
mediate step in the preparation of polymethyl methacrylate. It proceeds with
high selectivity on heteropoly acids catalysts. However, the limited lifetime of
the catalyst remains unsatisfactory. Heteropoly acids are thermally stable up to
420 °C [4], but under reaction conditions in the range between 280 and 320 °C,
a steady decrease of the methacrolein conversion is observed, which can be
compensated by temperature increase. After approximately 200 days, the drop
in activity accelerates in such a way that the catalyst has to be replaced. To date,
this deactivation could neither be prevented nor could its cause be clearly ex-
plained. In this context, the present work is concerned with investigating the
reaction process under conditions which are as close as possible to those ob-
served industrially. The study can be divided into three sections:

Kinetic measurements using a fresh catalyst in an integrally operated
tube reactor, varying the parameters set by the industrial process.

The development of a reaction network for the model description of
the reaction process and the determination of the kinetic parameters by
adaptation to the results of the measurements.

The investigation of deactivation with the aim of identifying or elimi-
nating possible causes

In the measurements on the fresh catalyst the process parameters temperature,
inlet concentration of methacrolein as well as the ratio methacrolein to oxygen
were varied. The increase in the reactor temperature led to a significant increase
in the conversion of methacrolein and a slight increase in the selectivity to the
main product methacrylic acid. The formation of the by-product acetic acid was
almost independent of temperature. By increasing the entry concentration of
methacrolein, a reduced conversion could be observed with slightly lower selec-
tivity to methacrylic acid. Starting from the stoichiometric ratio of methacrolein
to oxygen of 1:0.5, an increase in the oxygen fraction with a constant concentra-
tion of methacrolein resulted in a significant increase in conversion. In the case
of the methacrolein to oxygen ratio of 1:3, a doubling of the methacrolein con-
version was observed compared to the stoichiometric value. At the same time,
the selectivity to methacrylic acid increased slightly with reduced formation of
carbon oxides.
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Carbon monoxide and acetic acid are main by-products in the partial oxidation
of methacrolein. In addition, acetic acid can accumulate in the circulating gas
due to the recycling taking place in the industrial process and is thus already
present at the reactor inlet. Therefore, a possible influence on the deactivation
of the fresh catalyst was investigated by co-feeding these two components. The
results of the measurements show no effect on methacrolein conversion and
selectivity to methacrylic acid. Even after a load duration of about 60 h, no
change in the catalyst properties could be observed; the usual reference meas-
urement produced the same results.

From the selectivity conversion diagrams it could be deduced that, as proposed
in the literature, methacrylic acid, carbon oxides and acetic acid are formed in
parallel from methacrolein. Methacrylic acid can react further as an intermedi-
ate to the undesired carbon oxides. The results of the addition of acetic acid or
methacrylic acid to the reactor inlet allow the reaction network to be further
detailed. Acetic acid is not completely oxidized in the temperature range under
investigation as the elementary reaction to COy only starts at temperatures
above 320 °C. On the other hand, acetic acid is additionally formed from meth-
acrylic acid.

The form of the rate of reaction equations for the individual reactions in the
network 1s based on the assumption that the oxidation can be described by a
mechanism by Mars van Krevelen. Two different active centers are considered,
one for the reaction of methacrolein and methacrylic acid. The resulting differ-
ential equations system contains 14 kinetic parameters determined by matching
the complete set of the experimental values. The result shows that the reaction
sequence on the catalyst of the phase I can be reproduced with good accuracy
using the presented model.

In general, two parallel processes are assumed to be responsible for the deacti-
vation of the catalyst, one reversible and one irreversible. The former is based
on the oxidation state of the heteropoly acid and is strongly influenced by the
oxygen fraction in the reaction gas. As indicated above, a short-term reduction
of this fraction results in a reduction in the methacrolein conversion and is visi-
ble by the dark discolouration of the catalyst. As a result of the subsequent in-
crease in the oxygen content to a ratio of methacrolein to oxygen of 1:2, the
usual activity in reference measurement could again be observed. The irreversi-
ble, long-term deactivation could be described in more detail by spatially re-
solved ex situ characterization methods. The results allow the following conclu-
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sions: With increasing service life, a successive disintegration of the Keggin
units can be observed. This results in a reduced number of active sites and a
simultaneous formation of MoO; on the catalyst. It was shown by spatially
resolved analyzes on catalyst samples along the reaction tube that the disinte-
gration of the Keggin units and the formation of MoO; occurs more intensively
at the entry of the catalyst bed. This process continues with the aging phase to
the exit of the reactor. The significant mass loss with increasing aging of the
catalyst could be attributed to the formation of a volatile molybdenum oxide
hydrate species in the gas phase. This is already formed at the temperatures
prevailing here and in the presence of water vapor or water vapor / acetic acid.

Outlook

The results of this work provide a valid explanation of the prevailing deactiva-
tion behavior, numerous starting points for further research and an approach to
improved process control.

Further research should primarily focus on the influence of the oxygen concen-
tration on the deactivation behavior. In this context, it was shown that an in-
creased oxygen content in the reaction gas has a positive effect on the methacro-
lein conversion and the selectivity to the target product. The relative oxygen
consumption along the catalyst bed suggests that the long-term stability is also
influenced by the oxygen concentration in the gas phase. This premise should
be quantified by a long-term measurement with a MAC:O, ratio of 1:3 and thus
leads to an increase in plant availability. On the other hand, a reversible reduc-
tion of the catalyst could be observed at low oxygen levels. A quantitative study
of the MoOj; output would be of interest in this mode of operation. It is conceiv-
able that the change in the reduction state causes an increased formation of
MoO; and therefore gaseous molybdenum oxide hydrates are formed.

The present study did not clarify the extent to which the presence of acetic acid
or methacrylic acid influences the decomposition of the Keggin structure by the
increased removal of MoQOj; into the gas phase. If it should be confirmed that
methacrylic acid has a negative effect on long-term stability, direct oxidative
esterification offers an interesting alternative.

In this case, the direct conversion of the methacrylic acid with methanol to me-
thyl methacrylate could act as a protective group on the existing catalyst. This

100



Summary and Outlook

process is largely unexplored in the gas phase and offers however numerous
advantages over the conventional process in the liquid phase.
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11 Symbolverzeichnis

11.1 Lateinische Symbole

Symbol  Einheit Bedeutung

a m?/m3 Volumenspezifische Oberfliche des Katalysa-
tors

AHohizyl. m? Oberfliche eines Hohlzylinders

Ar m? Querschnittsfliche Reaktor

C; mol/m3 Konzentration der Komponente i

Cigem mol/m3 Konzentration der gemessenen Komponente i

Cisim mol/m3 Konzentration der simulierten Komponente i

CMAC,0 (einy MOl/m3 Konzentration von Methacrolein am Eintritt

CMAC.aus mol/m3 Konzentration von Methacrolein am Austritt

D, m?2/s Binarer Diffusionskoeffizient

D,y m?2/s Axialer Diffusionskoeffizient

|DJe m?2/s Effektiver Diffusionskoeffizient

Dxnudsen m?2/s Knudsen-Diffusionskoeffizient

Dpore m?/s Porendiffusionskoeffizient

dpartikel m Durchmesser eines Partikels

dRrohr m Innendurchmesser eines Rohres

dy1.aufen m AuBendurchmesser eines Zylinders

Eai kJ/mol Aktivierungsenergie der Reaktion 1

Eoy; kJ/mol Aktivierungsenergie der Reoxidationsreaktion i

F - Zielfunktion der Modellrechnung

F; - Fliche der Komponente 1 im Chromatogramm

fizws - Korrekturfaktor der Komponente i1 bezogen auf
den Zwischenstandart

H m Hohe eines Hohlzylinders

1,] - Zihlindex

k; m3/s-kgx Geschwindigkeitskoeffizient der Reaktion 1

koo mol®>m'” /s'kgk Geschwindigkeitskoeffizient der Reoxidation fiir
1 Methacrolein oder Methacrylsédure

Koosi m3/s-Kgx . Frequenzfaktor der Reaktion 1

Kov:02.i mol®>m'” /s-kgk. Frequenzfaktor der Reoxidation fiir i Methacrol-
ein oder Methacrylsiure

ki m3/s-Kgx. Geschwindigkeitskoeffizient der Abreaktion von
Methacrolein (Annahme: Reaktion 1.0rdnung)

ky /s Volumenbezogener Geschwindigkeitskoeffizient

der Abreaktion von Methacrolein (Annahme:
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ni,ein(aus)

Pr
R

I;

RMR;

1,
R
Si,j

R S inorm.

Tr

R

Ug

V
VHohlzyl.
Vx

X

m
m
g/mol
Kg

mol/s

bar(a)
J/mol-K
mol/kg-s

°C
min
m/s
I/min

I/mol

Reaktion 1. Ordnung)

Bettlinge

Charakteristische Lange

Molare Masse der Komponente i

Masse des Katalysators (Vollkontakt)
Reaktionsordnung

Stoffmengenstrom der Komponente 1 am Eintritt
bzw. am Austritt des Reaktors

Druck im Reaktor

Ideale Gaskonstante

Massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit der
Reaktion 1

Relative molare response factor (Anzeigeemp-
findlichkeit der Komponente i bezogen auf j)
Reaktorselektivitit der Komponente 1 bezogen
auf j

Normierte Reaktorselektivitit der Komponente 1
Reaktortemperatur

Retentionszeit der Komponente i
Leerrohrgeschwindigkeit

Volumenstrom

Volumen eines Hohlzylinders

Molares Normvolumen

Umsatz der Komponente i
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11.2 Griechische Symbole

Symbol Einheit

Bedeutung

B m/s
& -
8 -

D cm3/mol
Vi m?/s

Tinod kgKat' s/m3

Gasseitiger Stoffiibergangskoeffizient

spezifische Volumeninderung der Reaktion 1

Porositit der Katalysatorschiittung

Thiele Modul

Porennutzungsgrad

Molares Diffusionsvolumen

Kinematische Viskositit des Fluids

Stochiometrische Koeffizienten der Komponente 1
Stochiometrische Koeffizienten fiir Sauerstoff aus der
Reaktionsgleichung k

Katalysatorschiittdichte

Oxidationsgrad des aktiven Zentrums auf dem Katalysator
fiir die Methacrolein bzw. Methacrylsdure Oxidation
Formfaktor

Tortuositit

Modifizierte Verweilzeit bezogen auf die Katalysatormas-
se

11.3 Dimensionslose Kennzahlen

Symbol Kennzahl

Bo Bodenstein-Zahl
Pe Peclet-Zahl

Re Reynolds-Zahl
Sc Schmitt-Zahl

Sh Sherwood-Zahl
Wz Weisz-Zahl
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11.4 Abkiirzungen

Symbol Bezeichnung

AA Acrylsdure

ACH Acetoncyanhydrin

AUX (auxiliary) zusétzlicher Eingang (GC)

BET Methode nach Brunauer, Emmett und Teller
CSTR Continously Stirred Tank Reactor

EPC Electronic pressure controler

FID Flammenionisationsdetektor

GC Gaschromatograph

HAc Essigsdure

HCN Hydrogencyanid

HPA Heteropoly acid (Heteropolysdure)

HPLC High pressure liquid chromatography (Pumpe)
KNV Katalytischer Nachverbrenner

MAA Mehtacrylsiure

MAC Methacrolein

MAN Methacrylonitril

MeOH Methanol

MMA Methylmethacrylat

MPV Multi-Positions-Ventil

MTBE Methyl-tert-butylether

PFR Plug flow reactor

PMMA Poly Methyl Methacrylat

TPD/TPR Temperatur programmierte Desorption/Reduktion
WLD Wirmeleitfihigkeitsdetektor

XPS Rontgenphotoelektronenspektroskopie (Analysemethode)
XRD Rontgendiffraktion (Analysenmethode)

ZWS Zwischenstandart

7S Zapfstelle
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12 Anhang
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FlieBbild der Versuchsanlage

12.1 FlieBbild der Versuchsanlage
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Abbildung 12-1: Detailliertes FlieBbild der Versuchsanlage mit Zapfstellenreaktor.
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Abbildung 12-2: FlieBbild der Fliissigdosierung und Umfiillstation von Methacrolein.
KNV: Katalytischer Nachverbrenner.
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Abbildung 12-3: FlieBbild der Anlage fiir Langzeitversuche. V: Verdampfer, GC: Gas-
chromatograph, FID: Flammenionisationsdetektor.
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12.2 Katalytischer Nachverbrenner

In Abbildung 12-4 ist der schematische Aufbau des katalytischen Nachverbren-
ners dargestellt. Das Hohlraumvolumen von etwa 8 L ist vollstindig mit dem
Totaloxidationskatalysator bzw. den Steatit Ringen als Inertmaterial gefiillt. Zur
besseren Kontrolle des Temperaturprofils wird im ersten Drittel eine Mischung
zwischen Katalysator und Inertmaterial von 2:1 (Volumen), im zweiten Drittel
von 3:1 eingebracht. Im letzten Drittel liegt der Totaloxidationskatalysator un-
verdiinnt vor.

Einlass

Ringleitung

Kihlkreislaufl

Kihlkreislauf2

Thermoelementfiihrung

Auslass

Abbildung 12-4: Schematische Darstellung des katalytischen Nachverbrenners ohne
Katalysatorschiittung.

Die Temperaturkontrolle erfolgt iiber fiinf Thermoelemente (Eltherm, Typ K,
Ni/Cr/Ni @ 1,5mm)), welche iiber Thermofiihrungshiilsen direkt die Temperatur
in der Schiittung messen konnen. Das dargestellt Kiihlsystem wurde im Rahmen
dieser Arbeit nicht bendtigt, da die Abwérme iiber den dulleren Mantel ausrei-
chend grof3 war. Wie in Kapitel 3.3.5 beschrieben, wird der KNV iiber einen
Luftvorheizer auf etwa 400 °C am Kopf vorgewidrmt. Durch die Zugabe von
Reaktionsgasen aus den Zapfstellenreaktoren entsteht zundchst am Kopf des
Reaktors eine starke Wirmetdonung von bis zu 600 °C (max. Betriebstemperatur
des Totaloxidationskatalysator R 0 — 25). Durch eine anschlieBende Reduzie-
rung der Temperatur im Luftvorheizer breitet sich diese lokale Wiarmebildung
in den mittleren Bereich des KNV aus. Um das gesamte Volumen des KNV
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auszunutzen und eine RuB3bildung zu vermeiden, wird der Boden bis zur unters-
ten Thermohiilse noch isoliert

500°C

400°C

300°C

200°C

100°C

Abbildung 12-5: Temperaturverteilung im katalytischen Nachverbrenner in verschie-
denen Betriebszustinden, aufgenommen durch eine Wirmebildkamera (705ST, Avio).
(a) Vorheizphase mit 500 °C heifler Druckluft vom Eintritt sowie (b) anschlieBende
Wirmebildung durch Dosierung des Methacrolein Feeds .

12.3 GC-Analytik und Riickspiilung

Wie in Kapitel 3.3.6 beschrieben erfolgt die Analyse aller Reaktionsgase aus
der Zapfstellenanlage mit Hilfe eines on-line-Gaschromatograph. Dabei werden
alle organischen Reaktionsgase mit einem FID und alle Permanentgase sowie
CO und CO, in einem WLD iiber eine Sdulenschaltung detektiert.

FID

Die Probenschleife (Loop FID 0,25 ml) des 6-Port-Ventils V2 (Abbildung 12-7)
wird permanent mit Probengas und dem internen Standard Ethan durchstromt
(Off Stellung). Zu Beginn der Analyse wird das Ventil V2 geschaltet (On Stel-
lung) und das Reaktionsgas in der Probenschleife durch ein Helium (99,996%
Air Liquide) Trigergasstrom (S/S EPC geregelt, Split/Splitless Electronic Pres-
sure Controler) in den Injektor gespiilt und mit einem Split-Verhiltnis von 1:10
verdiinnt. Fiir die Trennung der einzelnen Stoffe wird eine Trennsdule (Plot Q
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stationire Phase - Polystyrol-Divinylbenzol — 25 m x 320 um x10 um) einge-
setzt. Zur Verbesserung der Trennleistung durchléduft die Trennsédule ein Druck-
und Temperaturprogramm aus Abbildung 12-6 (durchgezogene Linien). Die
Startparameter werden so gewihlt, dass adiabate Druckstdle in der Proben-
schleife beim Schalten des Probenahmeventils sowie eine Kondensation von
Produktgas im Injektor vermieden werden. Beides fiihrt zu einer Polymerisation
der Produktgase im Analysesystem, als auch zu einer Verschiebung der Re-
tentionszeit.

200 - 200°C; 4,5 min _ 5,0
] .5
180 _
] ‘0
S 1604 | |
4 1 3,5 bar ; 8 min
T 40d S 7T T T T oo 3.5
2 1 15°C/min // 1 ~
S 120 — 30 &
0
3 - I 4257
g 100 + //1,0 bar/min 1< é
'_ - —
é 80 -1 / 2’0 5
QL 1,5 bar ; 3,6 min / ;
© e0yTTTTC ’ N 1,5
401 0,07 bar/min 41,0
20 - los
0 ————71—— 1 1 —— 71— 71— 71— 0,0
o 2 4 6 8 10 12 14 16

Zeit (min)

Abbildung 12-6: Druck- und Temperaturprogramme fiir die Analyse aller organischen
Komponenten im FID-Detektor (durchgezogene Line) sowie fiir die Analyse aller Per-
manentgase (N, O, Ethan und Wasser) im WLD-Detektor (gestrichelte Line, isotherm
bei Umgebungsbedingung).

WLD

Gleichzeitig zu dem Ventil V2 wird auch V3 in die On-Stellung geschaltet und
das Gasvolumen der Probenschleife (Loop WLD 1 mL) auf die Sdulenschaltung
durch ein Heliumstrom (AUX 4, konstant 3 bar(a)) gespiilt. Die Sdulenschal-
tung besteht aus zwei in Serie geschalteten ,,micropacked” Plot Q Séaulen
(HayeSep Q, 2 m x 1/16*) und einem Molsieb (Molsieve 5A, 2 m x 1/16%), die
alle bei Umgebungstemperatur betrieben werden. Zu Beginn der Messungen
sind alle Sdulen in Serie geschaltet (Abbildung 12-7 (b)). Stickstoff, Sauerstoff
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und Kohlenstoffmonoxid erfahren kaum Wechselwirkung mit den beiden Vor-
sdulen und werden direkt auf das Molsieb geleitet und konnen dort durch Schal-
ten von Ventil V4 , gespeichert* werden. Kohlenstoffdioxid und Ethan retendie-
ren leicht auf den beiden Vorsédulen und werden iiber das Nadelventil an V4 auf
den WLD Detektor geleitet. Dabei wird das Zuriickschalten von Ventil V3 (Off-
Stellung) zeitlich so gesteuert, dass alle Bestandteile mit einer lingeren Retenti-
onszeit als Ethan auf der ersten Plot Q Saule verbleiben und anschlieend in das
Abgas zuriickgespiilt werden. Nachdem Kohlenstoffdioxid und Ethan im WLD
detektiert wurden, werden die ,,gespeicherten* Stoffe auf dem Molsieb mit He-
lium (AUX 5 Druckrampe) auf den Detektor geleitet (Ventil V4 in Off-
Stellung). Zur Verringerung der Retentionszeit der Stoffe auf dem Molsieb wird
der Druck im AUX 5 auf 3,5 bar(a) erhoht, bevor das Ventil V4 schaltet. Die
Schaltzeiten der Ventile sind in Tabelle 12-1 zusammengefasst.

Tabelle 12-1:Schaltzeiten und Ventilstellung der Ventile V2 — V4 fiir die Sdulenschal-
tung der GC-Analytik. Grundstellung aller Ventile ist ,,Off*‘.

Ventil (-) Schaltzeit (min)  Ventilstellung (-)

2 0,01 On
3 0,01 On
2 0,51 Off
4 3,00 On
3 4,07 Off
4 6,2 Off
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GC - Ofen

AUX 4 He
3bar(a)

P Abgas

gq P KNV

AUX 4 He

Molsieb
3bar(a)

» P Abgas

{>%<} P KNV

Abbildung 12-7: Ventilsteuerung fiir die on-line GC-Analytik, Ventilstellung: (a) Load

(Grundstellung zur Fiillung der Probenschleife), (b) Inject (Transfer der Probe zum
GO).
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Tabelle 12-2: Geriiteeinstellung des on-line Gas Chromatograph HP 6890N.

Parameter Spezifikation
Injektor
Inlet-Temperatur 275 °C
Gesamtvolumenstrom 18,8 ml/min
Splitvolumenstrom (He) 14,3 ml/min
Split-Verhiltnis 10:1
Séiulen

FID WLD
Modus Druckrampe Konstanter Druck / Druckrampe
Sdulenfluss (He) 1,4 ml/min (AUX4) 3 bar/(AUX 5) 1,5 - 3,5 bar
Sédulenbezeichnung CP 7551 ABO002 (Plot Q) CP1305 (Molsieb)
Detektor

FID WLD
Temperatur 300 °C 250 °C
H,-Volumenstrom 35 ml/min -
Syn. Luft-Volumenstrom 400 ml/min -
Make-Up Fluss (He) 25 ml/min 1,0 ml/min
Referenzvolumenstrom (He) - 30 ml/min
Ventilbox

FID (V2) WLD (V3 & V4)

Temperatur 220 °C 220 °C
Kalibrierung

Fiir alle im GC analysierten Komponenten sind die Retentionszeiten und die
Korrekturfaktoren in Tabelle 12-3 angegeben. Der in den Zapfstellenstrom zu-
gefiihrte internen Standard — Ethan — erm6glicht die Berechnung der Konzentra-
tionen bzw. Stoffmengen in dem Zapfstellenreaktor. Fiir die Kalibrierung der
organischen Stoffe aus dem Reaktionsgas im FID werden diese in fliissiger
Form mit einem Zwischenstandard (ZWS) — Hexan — versetzt und geringe
Mengen (0,2 ul) direkt in den Injektor eingespritzt. Durch die Auftragung des
Verhiltnisses der bekannten Stoffmengen und der gemessenen Peak-Flachen
einer Komponente 1 zu dem ZWS kann der Korrekturfaktor f; zws aus der Aus-
gleichsgeraden bestimmt werden. Durch die unterschiedlichen Wechselwirkung
jeder Komponente mit der stationdren Phase der Trennsdule kann die Retenti-
onszeit t;r direkt bestimmt werden. Die Umrechnung des verwendeten ZWS auf
den gasformigen internen Standard aus der Versuchsanlage wird die Methode
von Ackman [106] angewendet. Diese Methode stellt den Zusammenhang zwi-
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schen der gemessenen Signalintensitit in einem FID und dem Gewichtsanteil
der Kohlenstoffatome in aliphatischen Kohlenwasserstoffen sowie unterschied-
licher funktioneller Gruppen her. Diese Beziehung kann durch die sogenannte
,relative molare response® (RMR) nach GI. 12.1 ausgedriickt werden. In dem
hier vorliegenden Fall mit Hexan als ZWS gilt:

RMRHexan

RMRHexan,Ethan = W (12.1)
Ethan

Fiir den Umrechnungsfaktor von RMRyexan Eman €rgibt sich ein Wert von 3,1425.
Durch den Zusammenhang in GIl. 12.2 kann nun der Korrekturfaktor des Zwi-
schenstandards der Kalibrierlosungen auf den internen, gasformigen Standard in
der Versuchsanlage umgerechnet werden.

fi Hexan
fi = ' (12.2)
LEthan RM RH exan,Ethan

Die Kalibrierung des WLD erfolgt direkt iiber die Dosierung von Priifgasen
unterschiedlicher Konzentrationen anstelle des Zapfstellenstroms in den Kalib-
riereingang (Abbildung 12-8). Dieser bekannte Priifgasvolumenstrom wird mit
einem konstanten Volumenstrom an Ethan als interner Standard vermischt und
im WLD analysiert.

Mit Hilfe der so bestimmten Korrekturfaktoren und der Kenntnis der dosierten
Stoffmenge an Ethan kann der Stoffmengenstrom einer Komponente 1 wie folgt
berechnet werden:

n; _f F (12.3)
7;lEthan LEthan FEthan

mit n; Stoffmengenstrom der Komponente i (mol/s)
NEthan Stoffmengenstrom des Standards Ethan (mol/s)
F; Fliche der Komponente 1 im GC (-)
Frihan Flache des Standards Ethan im GC (-)
fi Ethan Korrekturfaktor der Komponente i bezogen auf Ethan (-)
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Tabelle 12-3: Retentionszeiten und Korrekturfaktoren der im FID und WLD analysier-
ten Stoffe.

Komponente Retentionszeit Korrekturfaktor
(-) t;r (Min) fi ()
FID
Ethan 3,2 1
Methanol 4,7 6,436
Acetaldehyd 5,3 4,730
Ethanol 5,7 2,562
Acrolein 7,1 3,177
Propionaldehyd 7,2 2,419
Aceton 7,3 2,289
Essigsdure 8,2 5,730
Methacrolein 8,6 1,937
Acrylsédure 10,2 13,396
Methacrylsduremethylester 11,7 1,339
Methacrylsiure 12,4 1,871
WLD
Kohlenstoffdioxid 34 1,178
Ethan 4,6 1
Sauerstoff 6,7 1,448
Stickstoff 7,5 1,655
Kohlenstoffmonoxid 14 1,195

Berechnung der Stoffmengenstrome in den Zapfstellenreaktoren

Da in der Versuchsanlage der interne Standard in den Zapfstellenstrom und
nicht in den Gesamtgasstrom dosiert wird, ist fiir die Berechnung der Stoffmen-
genstrome im Reaktor die Kenntnis des Volumenstroms in der Zapfstelle essen-
tiell. Die Bestimmung dieses Zapfstellenstroms ist allerdings nicht ohne weite-
res zuginglich. Bedingt durch Druckschwankungen in der Anlage und den
Druckverlust iiber der Katalysatorschiittung kann der Volumenstrom in einem
Betriebszustand und in Abhéngigkeit der axialen Position im Katalysatorbett
schwanken. Daher wird der Zapfstellenstrom iiber die Summe aller Stoffmen-
gen der detektierten Komponenten im GC bilanziert. Uber das Verhiltnis des
Gesamtgastroms zu dem Zapfstellenstrom kann die Gesamtstoffmenge der
Komponente 1 im Reaktor bestimmt werden.
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GC-Analytik und Riickspiilung

n; F i Vges
. = fi,Ethan =
NEthan Fethan Vs (12.4)
Mit Vi Stoffmengenstrom der Komponente i (mol/s)
Vys Stoffmengenstrom des Standards Ethan (mol/s)
Riickspiilung

In Abbildung 12-8 ist das N,-Riickspiilsystem der Zapfstellenreaktoren darge-
stellt. Das Multi-Position-Ventil (Vici Valco, 16 Port Flow Through) schaltet
dabei den Volumenstrom der ausgewdihlten Zapfstellen auf das Outlet, welches
direkt mit den beiden Probenschleifen des on-line GC verbunden ist (Abbildung
12-8, Sample Inlet). Alle restlichen Zapfstellen werden zeitgleich mit einem
konstanten N,-Riickspiilstrom iiber Schwebekorperdurchflussregler zuriick in
den Reaktor gespiilt.

Ethan zu Ventil V2 & V3
= , =

Kalibriergas
[

@

y

T ]
L.

Abbildung 12-8: Riickspiilsystem iiber das Multi-Position-Ventil (MPV) fiir die Zapf-
stellenreaktoren.
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12.4 Spezifikationen der verwendeten Gase und Chemikalien

Tabelle 12-4: Spezifikationen der verwendeten Gase.

Gas Reinheit Hersteller
(Vol.-%) (-)

Versuchsanlage

Stickstoff N40 99,99 Air Liquide

Gereinigte Druckluft Ol- und wasserfrei Hausversorgung

Ethan 99.5 Air Liquide

Kohlenstoffmonoxid 99,5 Air Liquide

Kohlenstoffdioxid 99,995 Air Liquide

Gaschromatograph

Wasserstoff N50 >99,999 Air Liquide

Stickstoff N50 >99,999 Air Liquide

Helium N46 > 99,996 Air Liquide

Syn. Luft >99,99 Syn. Luft Generator

Kalibrierung GC

5,0 CO,/ Stickstoff 95 4,95 +0,1 Air Liquide

1,5 CO, / Stickstoff 98,5 1,48 +0,03 Air Liquide

1,0 CO, / Stickstoff 99 0,976 £ 0,02 Air Liquide

0,5 CO / Stickstoff 99,5 0,496 = 0,0099 Air Liquide

5 O, / Stickstoff 95 Air Liquide

Tabelle 12-5: Spezifikationen der verwendeten Chemikalien zur Kalibrierung des on-
line Gaschromatograph.

Substanz Reinheit Hersteller
(Vol.-%) (-)

Aceton 99,5 Roth

Acetaldehyd >99,5 Merck

Acrolein 90 Sigma-Aldrich

Acrylsdure >99 Merck

Ameisensdure >99 VWR International

Ethanol >99,9 Merck

Essigsdure 100 Riedel-de-Haen

Hexan >99 Merck

Methacrolein 95 Sigma-Aldrich

Methacrylsiure >99 Merck

Methacrylsduremethylester > 99 Merck

Methanol 99,5 VWR International

Propionaldehyd 98 Merck
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Berechnung der axialen Dispersion

Tabelle 12-6: Spezifikationen der verwendeten Chemikalien zur Herstellung der Hete-
ropolysidure Katalysatoren fiir die TPX-Versuche.

Substanz Reinheit Hersteller
(Gew.-%) (-)

Ammoniumheptamolybdat-

Tetrahydrat 99 Alfa Aesar

Ammonium Metavanadat 99 Merck

Antimon Trioxid 99 Fluka

Casiumnitrat 99,8 Alfa Aesar

Kupfer (IT) nitrat Tetrahydrat 97 Merck

Orthophosphorsdure 85 VWR International

12.5 Berechnung der axialen Dispersion

Bodensteinzahl

Zur Abschitzung einer axialen Riickvermischung in dem verwendeten Reaktor
muss die Verweilzeitverteilung des realen Stromungsrohres bestimmt werden.
Diese wird nach dem Dispersionsmodel durch die dimensionslose Bodenstein-
zahl ausgedriickt, die wie folgt definiert ist.

Up * L _ Peax,Partikel L

Bo = = (12.5)
? D ax dPartikel
mit  ug Leerohrgeschwindigkeit unter Reaktionsbedingungen (m/s)
L Léange der Einlaufzone im Reaktor (m)
D,y axialer Dispersionskoeffizient (m?/s)
Pe.xpaiiket  axiale Peclet-Zahl (-)
dpariikel AuBendurchmesser der Katalysatorringe (m)

und der auf den Partikeldurchmesser bezogenen Peclet-Zahl, fiir die Beschrei-
bung des Einflusses von Partikeln auf das Dispersionsverhalten.

p _Up- dpartikel (12.6)
eax,Partikel - D
ax

Dabei gibt die Bodensteinzahl das Verhiltnis zwischen Konvektion und Disper-
sion wieder, jedoch ohne eine Beriicksichtigung einer zeitgleich auftretenden
chemischen Reaktion. Mit zunehmender Bodensteinzahl wird die Verweilzeit-
verteilung enger und kann ab Werten > 100 als ideales Stromungsrohr bilanziert
werden ohne Beriicksichtigung der axialen Dispersion [107].
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Durch experimentelle Ergebnisse, basierend auf der axialen Dispersion in
durchstromten Festbetten konnten Wen und Fan [108] eine Korrelation aufstel-
len, die fiir 0,008 < Rep,ikes < 400 und 0,28 < Sc < 2,2 giiltig ist.

-1

pe = 03 | 0.5 (12.7)
3,8
RePartikel - Sc 1+ ’

RePartikel -Sc

mit:
U * Apartikel
Repgrtiker = V;rtl = (12.8)
Vip, T
1y = (i r) (12.9)
Sc= L ' (12.10)
c = — .
D12

und Repaikel Reynolds-Zahl fiir Partikel (-)

Sc Schmitt-Zahl (-)

Vi kinematische Viskositit (m?/s)

D, bindrer Diffusionskoeffizient (m?/s)

V(p,Tx) Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen (m3/s)
Ar Reaktorquerschnittsflache (m?)

Der binire Diffusionskoeffizient von Methacrolein in Luft kann mit Hilfe der
Fuller-Gleichung und den Stoffdaten aus dem VDI -Wirmeatlas [109] berech-
net werden:

1

(T 1,75. i, -1 i, -172
0,00143 (Y) (g/mol) +<g/mol>

Dy,
(527) V2| 002)" + (02
mit Tr Reaktortemperatur (K)
Pr Reaktordruck (bar(a))
M Molare Masse (g/mol)
Up Molares Diffusionsvolumen (cm3/mol)
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Berechnung der axialen Dispersion

Das Ergebnis der Berechnung der Bodensteinzahl und alle verwendeten Grof3en
sind in Tabelle 12-7 dargestellt. Die Bodensteinzahl wurde fiir die Einlaufzone
vor der eigentlichen Katalysatorzone bestimmt, um zu gewihrleisten, dass sich
eine ideale Pfropfenstromung bereits zu Beginn des Katalysatorbetts einstellt.
Das Steatit-Inertmaterial in der Einlaufzone hat die gleichen Abmessungen wie
die Katalysatorringe (7x7x3 mm). Bereits nach dieser Einlaufzone erreicht die
Bodensteinzahl einen Wert von etwa 187, sodass die Annahme einer Pfropfen-
stromung gerechtfertigt ist.

Tabelle 12-7: Parameter und Kenngriéen zur Bestimmung der Bodensteinzahl in der
Einlaufzone des Zapfstellenreaktors.

GroBle Bezeichnung Werte Einheit
Tr Reaktortemperatur 300 °C

Pr Reaktordruck 1,5 bar (a)
VT‘p Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen 6,13-10™ m3/s

L Lénge Einlaufzone 0,65 m

Agr Querschnittsfliche Reaktor 5,31 10 m?

d, AuBendurchmesser Steatit-Ring 7 mm

Vi Kinematische Viskositit des Fluids 317,93: 107 m¥s
M., ft Molare Masse Luft 28,97 g/mol
M MAC Molare Masse Methacrolein 70,09 g/mol
VD Luft Molares Diffusionsvolumen Luft 19,7 cm3/mol
VD MAC Molares Diffusionsvolumen Methacrolein 83,57 cm3/mol
U Leerrohrgeschwindigkeit 1,15 m/s
Repaiker  Reynolds-Zahl 254 -
Drumac  Bindrer Diffusionskoeffizient 1,99 10° m?/s

Sc Schmitt-Zahl 1,59 -

Pe,, paiiker  Axiale Peclet-Zahl 2,02 -

Bo Bodensteinzahl 187,2 -

Mears-Kriterium

Fiir die Betrachtung von Konzentrationsgradienten, die durch die Reaktion im
durchstromten Katalysatorbett hervorgerufen werden, wird hierbei zur Abschit-
zung der axialen Dispersion das Mears-Kriterium [110] angewandt. Das Mears-
Kriterium dient zur Berechnung der minimalen Bettlinge, ab welcher eine axia-
le Dispersion durch den Konzentrationsgradienten durch die Reaktion vernach-
lassigt werden kann und ist wie folgt definiert:
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20 - n - dpgrtiker 1
Letemin = In (—> (12.12)
pettmin Peax,Partikel 1- XMAC
mit n Reaktionsordnung (-)
XMAC Umsatz an Methacrolein (-)

In Tabelle 12-8 sind die Ergebnisse einer exemplarischen Berechnung fiir den
hochsten gemessenen Methacrolein-Umsatz dargestellt.

Tabelle 12-8: Wert und Ergebnisse zur Abschitzung der minimalen Bettliinge nach
dem Mears-Kriterium nach Gl. 12.12.

GroBe Bezeichnung Werte Einheit
Tr Reaktortemperatur 300 °C

Pr Reaktordruck 1,5 bar (a)
VT,p Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen 6,13-10™ m3/s
Lieu Linge des Katalysatorbetts 3,8 m
XMAC Umsatz an Methacrolein 0,95 -

n Reaktionsordnung (Annahme) 1 -

Pe. paiket  Axiale Peclet-Zahl 2,02 -

Liett min Minimale Bettlinge 0,21 m

Der Vergleich der Bettlinge und der berechneten minimalen Bettlinge zeigt
deutlich, dass die axiale Dispersion hervorgerufen durch den Konzentrations-
gradienten der Reaktion vernachléssigbar ist.
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Volumenénderung des Gasstroms

12.6 Volumeninderung des Gasstroms

Zur Abschitzung der Volumenstromédnderung durch die Reaktion wird anteilige
die Volumeninderung € durch die partielle Oxidation von Methacrolein zu Me-
thacrylsidure und zu Essigsédure sowie die Totaloxidation zu CO, betrachtet.

Tabelle 12-9: Berechnete spezifische Volumeninderung bei der Oxidation von Me-
thacrolein ohne Beriicksichtigung des Inertgasanteils (N»/H,0).

(1]

Reaktion Simac £ SiMacC€

C4H,O + 0,50, — C,H0, 0,85 — % - 0,283
C4HsO + 50, —4CO, +3H,0 0,10 1 0,016
C4H,O + 20,—C,H,0, +2 CO + H,0 0,05 g 0,016
2 - 0,250

M mittlere Werte ein typischen Messung

Die in Tabelle 12-9 berechneten Volumeninderungen beziehen sich auf eine
vollstindige Umsetzung von Methacrolein. Bei der hochsten Eintrittskonzentra-
tion von 4,7 Vol.-% Methacrolein und 9,4 Vol.-% Sauerstoff kann dabei eine
maximale Volumenabnahme von 3,5 % des Gesamtvolumenstroms erreicht
werden und ist somit vernachldssigbar.

12.7 Einfluss der Riickspiilung

Um eine Polymerisation von Edukten und Produkten in den Analyseleitungen
der 16 Zapfstellen zu vermeiden, wird wie in Kapitel 3.3.6 beschrieben jeweils
ein Stickstoff-Riickspiilstrom von 40 mLy/min in den 15 nicht aktiven Zapfstel-
len in den Reaktor zuriick gespiilt. In diesem Kapitel soll der Einfluss dieser
Verdiinnung der Reaktionsmischung auf die Reaktorleistung rechnerisch unter-
sucht werden. Hierfiir wird in MATLAB® ein 1-D Reaktormodell des Zapfstel-
lenreaktors unter isothermen und stationdren Bedingungen entwickelt. Diesem
Programm liegen die Anpassungsparameter aus der Modellierung der Kinetik
des Phase I Katalysators aus Kapitel 6 zugrunde. Fiir die Simulation der Riick-
spiilung wird der Zapfstellenreaktor in eine Reihenschaltung von 15 einzelnen
PFR"s mit je einer Zwischeneispeisung gegliedert (Abbildung 12-9).
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Abbildung 12-9: Serienschaltung von 15 idealer PFR’s (rechts) zur Simulation der

Riickspiilung der Zapfstellenreaktoren (links).

Die Annahmen eines idealen Stromungsrohr aus Kapitel 6 werden fiir die Seri-

enschaltung der PFR’s iibernommen. Des Weiteren wird davon ausgegangen,
dass sich der Mischungspunkt wie ein idealer CSTR verhilt und sich das Reak-

tionsgas mit dem Riickspiilstrom direkt ideal riickvermischt. Mit diesen ge-
troffenen Annahmen hat die Riickspiilung folgende Einfliisse auf die Reaktor-

leistung:

Die modifizierte Verweilzeit T,y wird mit steigendem Riickspiilstrom
verringert. Dieser Effekt nimmt entlang der Katalysatorschiittung des
Zapfstellenreaktors weiter zu, da sich die Riickspiilstroéme aufsummieren.

Die Konzentration aller Reaktionsgase auller Stickstoff nehmen mit zu-
nehmenden Riickspiilstrom ab. Allerdings wird der Einfluss des jeweils
konstanten Riickspiilstroms auf die Konzentrationsdnderung mit zuneh-
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Einfluss der Riickspiilung

mender Zapfstellenzahl geringer, da der Gesamtvolumenstrom gleichzei-
tig weiter zunimmit.

Die Anderung der Konzentration hat einen Einfluss auf die Reaktionsge-
schwindigkeit der jeweiligen Reaktanten, der durch die Zeitgesetze aus
Kapitel 6 beschrieben wird.

Die Ergebnisse der Methacrolein- und Methacrylsdurekonzentration einer
exemplarischen Rechnung fiir 3,4 Vol.-% MAC, MAC:0,=1:2 und bei
Tr =300 °C sind in Abbildung 12-10 dargestellt. Die experimentellen Ergeb-
nisse werden mit einem Riickspiilstrom von jeweils 40 mLy/min aufgenommen.
Auf der darauf basierenden Anpassung der kinetischen Parameter werden die
Konzentrationsverldufe ohne den Einfluss eine Riickspiilung berechnet. Dabei
ist zu erkennen, dass sich die modifizierten Verweilzeiten ohne eine Riickspii-
lung im Vergleich zu den Messwerten mit Riickspiilung leicht erhohen. Die
fehlende Riickspiilung in der Modellrechnung hat ebenfalls eine Erh6hung der
Konzentration an Methacrolein und Methacrylsdure zur Folge. Die spezifische
Abweichung ist nach Modellreaktor PFR 1 am groBten, nimmt aber mit zuneh-
mender Reaktorzahl ab. Die Summe aller Abweichung der Konzentrationsédnde-
rung betrigt am Austritt von PFR 15 insgesamt 2,17 %. Dabei ist die steigende
Austrittskonzentration aufgrund der erhohten Eintrittskonzentration lediglich
mit 0,00024 % durch die steigende Reaktionsgeschwindigkeit geschuldet. Diese
Ergebnisse lassen darauf schlieBen, dass der Einfluss der hier verwendeten
Riickspiilung auf die Reaktorleistung bzw. die Genauigkeit des angepassten
kinetischen Modells nicht beeinflusst wird.
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Abbildung 12-10: Simulierter Einfluss von 40mLx/min N,-Riickspiilvolumenstrom in
jeder Zapfstelle auf die berechneten Konzentration von (a) Methacrolein sowie (b)
Methacrylsidure als Funktion der modifizierten Verweilzeit. Tg = 300°C; 3,4 Vol.-%
MAC; MAC:0; = 1:2; Phase 1.

12.8 Abschitzung des dufleren Stofftransportes

Uber das Filmmodel kann der Einfluss des #uBeren Stofftransportes auf die
Reaktion in einem stationidren Zustand abgeschitzt werden. Hierbei muss in
dem betrachteten System die Reaktionsgeschwindigkeit einer Komponente A
gleich der Transportgeschwindigkeit dieser Komponente von der Gasphase
durch die Grenzschicht an die Katalysatoroberflache gleich sein. Dabei ist reg
die messbare effektive Reaktionsgeschwindigkeit.

Teff = Km " Cagas Ps = Bg-a- (CA,GaS - CA,Kat) (12.13)
mit ki Massenbezogener Geschwindigkeitskoeffizient fiir Reakti-
onsordnung 1 (m3/kgias)
Ps Schiittdichte des Katalysatorbetts (kgy./m?3)
a Volumenspezifische Oberfliche des Katalysators (m?/m3)

B, Gasseitiger Stoffiibergangskoeffizient (m/s)

Cacss Konzentration der Komponente A in der Gasphase (mol/m?)

caka  Konzentration der Komponente A an der Katalysator-
oberfliche (mol/m3)
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Abschitzung des duBleren Stofftransportes

Die in dieser Arbeit verwendeten Katalysatorpartikel sind Hohlzylinder
(7x7x3 mm), wodurch sich deren volumenspezifische Oberflache nach
Gl. 12.14 berechnet:

_ AHohlzyl. _ 2'(R+T)'(R_T+h)

a= = 12.14
VHohlzyl. (Rz - r2) “h ( )

Durch Umformung von Gl. 12.13 kann ein dimensionsloser Konzentrationsgra-
dient ermittelt werden. Ist der berechnete Konzentrationsgradient deutlich klei-
ner als die gemessene Gaskonzentration kann der Einfluss des dufleren
Stofftransportes vernachlissigt werden.

Ca,Gas — CaKat _ km " ps (12.15)
CaGas :Bg "a

Die Berechnung des gasseitigen Stofftransportkoeffizienten erfolgt mit Hilfe
der dimensionslosen Sherwood-, Reynolds- und Schmidt- Zahl. Die Sherwood-
Zahl beschreibt das Verhiltnis vom Stoffiibergangsstrom zum Diffusionsstrom
und kann allgemein durch folgende Gleichung beschrieben werden:

.Bg -d
Sh = 12.16
Dy, ( )
Mit d Partikeldurchmesser einer Kugel (m)
Dy, bindrer Diffusionskoeffizient (m?/s)

Fiir Hohlzylinder stellte Dixon [111] im Bereich Re > 50 folgende empirische
Beziehung auf.

d
Sh = (1 -~ Z;*’““’”) -Sct/3 - Regs! Re > 50 (12.17)
Rohr

Dabei wird die Schmidt-Zahl nach GIl. 12.10 berechnet und die Reynolds-Zahl
folgendermaBlen bestimmt [112]:

(12.18)
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mit U Leerrohrgeschwindigkeit (m/s)
Vi kinematische Viskositit (m?/s)
W Formfaktor (Wert fiir Zylinder 0,81)

Die Ergebnisse einer exemplarischen Berechnung mit den ungiinstigsten Para-
metern sind in Tabelle 12-10 dargestellt. Durch die Betrachtung des dimensi-
onslosen Konzentrationsgradienten wird ersichtlich, dass der Einfluss von duf3e-
ren Stofftransporthemmungen vernachléssigbar ist.

Tabelle 12-10: Parameter und Kenngrofien zur Bestimmung des dimensionslosen Kon-

zentrationsgradienten zur Abschitzung des Einflusses eines duleren Stofftransports.

GroBe Bezeichnung Werte Einheit
Tr Reaktortemperatur 300 °C

Pr Reaktordruck 1,5 bar (a)
VT,p Volumenstrom bei Reaktionsbed. 6,13-10™ m3/s

Agr Querschnittsfliche Reaktor 5,31-10™ m?

d, AuBendurchmesser Katalysatorring 7 mm

Vi Kinematische Viskositit des Fluids 317,93-107  m%s
M, ft Molare Masse Luft 28,97 g/mol
M MAC Molare Masse Methacrolein 70,09 g/mol
VD Luft Molares Diffusionsvolumen Luft 19,7 cm3/mol
UD.MAC Molares Diffusionsvolumen MAC 83,57 cm3/mol
Ps Katalysatorschiittdichte 991,31 kg/m?3

a Volumenspez. Oberfliche (Hohlzyl.) 1285,71 m?/m?3
W Formfaktor fiir Zylinder 0,81 -

ki Geschwindigkeitskoeffizient 486,1-10°° m3/kgy.cs
U Leerrohrgeschwindigkeit 1,15 m/s

Sc Schmidt-Zahl 1,59 -
Drutmac Binirer Diffusionskoeffizient 1,99 10° m?/s
Rezy. Reynold-Zahl fiir Zylinder 56,85 -

Sh Sherwood-Zahl 10,03 -

Bg Stoffiibergangskoeffizient 0,0285 m/s
Acp/Caces Dimensionsloser Konzentrationsgradient  0,0132 -
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12.9 Abschitzung des inneren Stofftransportes

Bei heterogen katalysierten Reaktionen, oder allgemein bei Gas-Feststoff-
Reaktionen kann die gemessene Reaktionsgeschwindigkeit durch die Diffusi-
onsgeschwindigkeit der Reaktanten iiberlagert werden. Hierbei dient die Weisz-
Zahl zur Abschitzung von Transportwiderstinden innerhalb des Porengefiiges
der Katalysatorschicht. Dabei kann bei einer Reaktion 1 Ordnung der diffusive
Transportwiderstand gegeniiber der Reaktion bei Wz < 0,6 vernachlidssig wer-
den. Die Weisz-Zahl ist wie folgt definiert:

k .
Wz =12, - - PK& _ 4 anh g (12.19)

Dery

mit Lehar. Charakteristische Linge (m)
| ' Massenbezogener Geschwindigkeitskoeffizient fiir Reakti-
onsordnung 1 (m3/kgias)
Pkat Katalysatordichte (kgg,/m?3)

a Volumenspezifische Oberfliche des Katalysators (m?/m3)
Dess Effektiver Diffusionskoeffizient (m?/s)
[0 Thiele Modul (-)

Das Thiele-Modul beschreibt das Verhiltnis zwischen der intrinsischen volu-
menbezogenen Reaktionsgeschwindigkeit ohne Beeinflussung durch Porendif-
fusion zum diffusiven Stofftransport innerhalb der Pore. Bei Werten < 0,3 fiir
das Thiele-Modul kann der Einfluss des inneren Stofftransport in Bezug auf die
Reaktionsgeschwindigkeit vernachlissigt werden.

® = Lenar. (12.20)

Deys

Allerdings ist der intrinsische Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizient in der Re-
gel nicht direkt messbar und daher wird das Thiele-Modul aus der Weisz-Zahl
nach GI. 12.19 bestimmt. Die benétigte charakteristische Linge entspricht dem
Reziprok der volumenspezifischen Oberfliche 1/a aus Gl. 12.14. Aus dem Thie-
le-Modul kann der Porennutzungsgrad des Katalysatorpartikels nach GI. 12.21
berechnet werden. Diese Kennzahl gibt das Verhiltnis zwischen der effektiven
Reaktionsgeschwindigkeit und der Porendiffusion an.
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_tanh ¢
n= " (12.21)

Der effektive Diffusionskoeffizient ergibt sich durch die Betrachtung des Po-
rendiffusionskoeffizienten, der Porositit und der Tortuositit des Porensystems
nach GI. 12.22

€Kat
Deff = Dpore " —— (12.22)
mit Exat. Porositit des Katalysators (-)
Dp,..  Porendiffusionskoeffizient (m?/s)
T Tortuositit (-)

Dabei ist allerdings der Wert fiir die Tortuositit durch die teilweise sehr kom-
plexen Porenstrukturen nicht direkt zu berechnen und muss experimentell ermit-
telt werden. Fiir eine erste Ndaherung werden in der Regel Werte zwischen 3 — 4
eingesetzt [107].

Des Weiteren ist zu differenzieren, ob die Diffusion in dem Porengefiige rein
durch molekulare Porendiffusion, oder durch Knudsen-Diffusion {iiberlagert
stattfindet. Der effektive Diffusionskoeffizient wird durch die Bosanquet-
Gleichung (Gl. 12.23) ausgedriickt.

r__ 1 + L (12.23)
Deff DKnudsen D12 .

Knudsen-Diffusion tritt allerdings nur bei sehr kleinen Porendurchmessern auf,
in denen die diffundierenden Molekiile hiufiger mit der Porenwand zusammen
stoBen konnen. Dies ist dann der Fall, wenn die mittlere freie Wegldnge kleiner
als der Porendurchmesser ist. Die mittlere freie Weglidnge eines Molekiils be-
rechnet sich nach Gl. 12.24.

A= ! v (12.24)
V2-meo2Ny '
mit 0° Molekiilquerschnitt (cm?)
\" Molvolumen des Gases (cm3)

Na Avogadro-Konstante 6,023- 10 (mol™)
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Abschitzung des inneren Stofftransportes

Der Molekiilquerschnitt kann vereinfacht mit einem Wert zwischen 9 — 20107
cm? angenommen werden. Daraus ergibt sich unter Reaktionsbedingungen eine
mittlere freie Wegliange zwischen 60 — 130 nm. Da die in dieser Arbeit verwen-
deten Katalysatoren deutlich hohere Porendurchmesser von 2 — 6 pm aufwei-
sen, wird der Einfluss durch Knudsen-Diffusion nicht weiter betrachtet.

In Tabelle 12-11 sind die Ergebnisse der Berechnung zur Abschidtzung des inne-
ren Stofftransports aufgestellt. Mit den in dieser Arbeit eingestellten Parameter
und den getroffenen Annahmen kann eine Weisz-Zahl < 0,6 erreicht werden.
Das Thiele-Modul nimmt allerdings Werte > 0,3 an, wodurch sich ein Poren-
nutzungsgrad von etwa 87 % ergibt. Dem entsprechend kann ein Einfluss des
inneren Stofftransports nicht a priori ausgeschlossen werden. Dieser Uber-
gangsbereich zwischen kinetischer und diffusiver Kontrolle ist typisch fiir tech-
nische Katalysatoren und stellt ein Kompromiss zwischen der Katalysatoraus-
nutzung und der technischen Handbarkeit (z.B.: Druckverlust) in dem industri-
ellen Prozess dar.

Tabelle 12-11: Parameter und KenngroBen zur Berechnung der Weisz-Zahl, des Thiele-
Moduls und des Porennutzungsgrad zur Abschitzung des Einflusses eines inneren
Stofftransports.

GroBle Bezeichnung Werte Einheit
Tr Reaktortemperatur 300 °C

Pr Reaktordruck 1,5 bar (a)
M MAC Molare Masse Methacrolein 70,09 g/mol
Pkat Katalysatordichte 2273,64 kg/m3
Drutmac Binirer Diffusionskoeffizient 1,99 10° m?/s
dpore Porendurchmesser 1-10° m

Exat Porositit des Katalysators 0,33 -

ki Geschwindigkeitskoeffizient 486,1-10° m3/Kgyae's
Lehar Charakteristische Linge 7,78 10 m

Wz Weisz-Zahl 0,41 -

[0 Thiele-Modul 0,69 -

n Porennutzungsgrad 86,7 %
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12.10Ergénzende NH;-TPD Versuche
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Abbildung 12-11: Auftragung des TCD-Signals als Funktion der Desorptionstempera-
tur von Ammoniak. Vergleich der TPD-Profile fiir ortsaufgeloste Katalysatorproben
unterschiedlicher Standzeit.

12.11 Kalibrierung und Identifikation der TPR Peaks
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Abbildung 12-12: Kalibrierung des H;-Verbrauchs mit definierten Mengen an CuO-
Nadeln (Probenmassen von Kal. 1-4 sind in Tabelle 12-12 zusammengefasst). Auftra-
gung des TCD-Signals als Funktion der Reduktionstemperatur.
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Kalibrierung und Identifikation der TPR Peaks

Die Zuordnung der gemessen Peakfliche zu dem jeweiligen Wasserstoffver-
brauch erfolgt durch eine Kalibrierung einer definierten Menge an Kuper (II)
Oxid Nadel (Thermo Scientific) mittels Wasserstoffreduktion. Aus der sich
ergebenden Kalibrierungsgeraden aus den Ergebnissen aus Tabelle 12-12 kon-
nen die Wasserstoffverbriuche der analysierten Heteropolysiduren bestimmt
werden.

Tabelle 12-12: Kalibrierungsparameter fiir die H,-TPR.

Probe Masse CuO Peakfliache H,-Verbrauch

() (2) ) (umol)
Kal. 1 0,0168 68,0 211,2
Kal. 2 0,0092 38,7 115,7
Kal. 3 0,0196 79,7 246,4
Kal. 4 0,0159 65,9 199,9

Zur Identifikation der drei charakteristischen TPR-Peaks der verwendeten
BASF Katalysatoren der Phase I wurden Kalibriermessungen durchgefiihrt.
Hierfiir wurden verschiedene Metalloxide und Heteropolysduren unterschiedli-
cher Zusammensetzung verwendet. Die Heteropolysduren zur Kalibrierung
wurden nach der Vorschrift aus Kapitel 3.1.2 hergestellt.

Abbildung 12-13 (a) zeigt das TPR-Profile des BASF Katalysator der Phase I,
verglichen mit den Profilen der Metalloxide. Die durch die Zersetzung der Keg-
gin-Einheit entstehenden Metalloxide konnen den auftretenden Peak ab 600 °C
zugeordnet werden. Allerdings iiberlagern sich die Reduktionspeaks der Me-
talloxide bei der Analyse der Heteropolysduren und wurden daher nicht fiir die
Auswertung der TPR-Ergebnisse verwendet.

Durch den Vergleich von kupferdotierten und -undotierten Heteropolysiduren
mit konnte der Reduktionspeak zwischen 300 — 350 °C der Reduzierung einer
Kupfer-Spezies zugeordnet werden (Abbildung 12-13 (b)). Des Weiteren konn-
te beobachtet werden, dass die Form und Position des Hauptpeaks stark durch
die Zusammensetzung der Heteropolysdure beeinflusst wird.
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Abbildung 12-13: Vergleich der TPR-Profile von (a) ausgewiihlten Metalloxiden sowie
(b) Heteropolysiduren unterschiedlicher Zusammensetzung mit dem BASF Katalysator
der Phase I (BASF HPA). Auftragung des TCD-Signals als Funktion der Reduktions-
temperatur.

12.12 Minimierung der Fallgeschwindigkeit

Durch die geringe mechanische Belastbarkeit des verwendeten ringformigen
Vollkontakts muss die in Kapitel 3.2.4 beschriebene Methode angewendet wer-
den, um die geometrische Form der Katalysatoren beim Fiillen der Reaktoren
nicht zu zerstoren. Dabei wird die Fallgeschwindigkeit im Vergleich zu einem
freien Fall im leeren Reaktorrohr verringert. Durch die verwendeten Spiralen
wird der Katalysator in eine tangentiale Bewegung versetzt und dadurch abge-
bremst. Im ungiinstigsten Fall trifft der Katalysatorformkorper mit der Mantel-
flaiche — der schwichsten Stelle — auf das gebildete Katalysatorbett auf und
zerbricht dabei. Dieser Extremfall konnte durch die Messung der Seitendruck-
festigkeit mit 13,2 N quantifiziert werden und entspricht etwa einer freien Fall-
hohe von 20 — 30 cm ohne Beschiddigung des Formkorpers. Durch die einge-
schraubte Spirale konnte wihrend des Fiillvorgangs die Fallgeschwindigkeit um
den Faktor 3 gesenkt werden. Der sequentielle Ausbau der Katalysatoren aus
den Versuchsreaktoren zeigt, dass nahezu alle Formkorper durch die verwende-
te Methode in Takt blieben. Katalysatorproben, die auf die beschriebene Weise
ein- und ausgebaut wurden, wiesen einen maximalen Masseverlust (Abrieb) von
< 0,5 Gew.-% auf.
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Minimierung der Fallgeschwindigkeit

Tabelle 12-13: Versuchsbedingungen zur Bestimmung der Fallgeschwindigkeit in einem
Zapfstellenreaktor bei einer Fallhohe von 3m (eine Reaktorlinge).

Test Methode Fallzeit = Fallgeschwindigkeit
) (s) (m/s)
Freier Fall (leeres Reaktionsrohr) 2+0,1 1,5
Freier Fall (mit Thermoelementen) 2+0,5 1,5
Spirale (dprane = 1,5 mm; dgpirale = 20 mmy; N
Windungsabstand 66 mm) 6.2£0,3 0,48
Spirale (dprane = 1,5 mm; dgpirale = 20 mmy;
Windungsabstand 33 mm) kKA. kKA.

Die Messungen der freien Fallgeschwindigkeit mit den Thermoelementen, die
bis in die Reaktormitte hinein reichen, ergeben etwa die gleichen Messwerte
wie bei den Messungen im freien Reaktionsrohr. In den meisten Féllen sind die
Katalysatorringe an den Thermoelementen vorbei gefallen, sodass diese keinen
wirksamen FEinfluss auf die Fallgeschwindigkeit haben. Versuche mit einem
engeren Windungsabstand der Spirale von 33 mm fiihrten zu einer Blockade der
Katalysatorringe beim Fiillvorgang.
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12.13 Ergénzende Ergebnisse am Katalysator der Phase |
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Abbildung 12-14: Erginzende Ergebnisse zur Anpassung des reaktionstechnischen
Modells (Kurven) an die experimentellen Messdaten (Symbole). Selektivitiat zu MAA,
COy und HAc als Funktion des Umsatzes unter Variation des MA C:0, Verhiltnis. (a)
MAC:0; = 1:1 sowie (b) MAC:0;, = 1:2. Tg = 300 °C; 3,4 Vol.-% MAC; Phase 1.
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Abbildung 12-15: Erginzende Ergebnisse zur Anpassung des reaktionstechnischen
Modells (Kurven) an die experimentellen Messdaten (Symbole). Konzentrationen von
(a) Kohlenstoffoxiden sowie (b) Essigsiure als Funktion der modifizierten Verweilzeit
unter Variation des MAC:0O; Verhiltnis. Tg = 300 °C; 3,4 Vol.-% MAC; Phase L.
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Ergénzende Ergebnisse am Katalysator der Phase I
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Abbildung 12-16: : Erginzende Ergebnisse zur Anpassung des reaktionstechnischen
Modells (Kurven) an die experimentellen Messdaten (Symbole). Konzentrationen von
(a) Methacrolein, (b) Methacrylsiure, (c) Kohlenstoffoxiden sowie (d) Essigsiure als
Funktion der modifizierten Verweilzeit unter Variation der Temperatur. 2,4 Vol.-%
MAC; MAC:0; =1:3; Phase 1.
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Abbildung 12-17 Konzentrationen bezogen auf die mod. Verweilzeit unter Variation
der Temperatur bei 4,7 Vol.-% MAC. Symbole entsprechen experimentellen Messwer-
ten, Ergebnisse der Modellierung als Linien dargestellt. MAC:0; = 1:2; Phase I.
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Erginzende Ergebnisse am Katalysator der Phase III

12.14 Erginzende Ergebnisse am Katalysator der Phase 111

Bei den ersten reaktionstechnischen Messungen am Katalysator der Phase III
wurden zunidchst sehr geringe Methacrolein-Umsitze beobachtet (Abbildung
12-18 (a)). Reproduzierungsmessungen nach etwa 6 Messtagen zeigten hinge-
gen einen Anstieg des Umsatzes, wie in Abbildung 12-18 (b) dargestellt. Wie in
Kapitel 7 beschrieben lag der Katalysator der Phase III offenbar in einem parti-
ell reduzierten Zustand vor und konnte durch die Anwesenheit von Sauerstoff
im Reaktionsgas wieder reoxidiert werden. Ein Einfluss auf die Produktvertei-
lung konnte nicht beobachtet werden. Nach etwa 6 Messtagen konnten die Me-
thacrolein-Umsétze konstant reproduziert werden. Die zuvor gemessenen Kon-
zentrationsverldufe wurden nicht fiir die Diskussion der Ergebnisse aus Kapitel
5 und 6.3 verwendet.
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Abbildung 12-18: Vergleich der Methacrolein Umsiitze bei Katalysatoren verschiedener
Standzeit. (a) Umsatzvergleich des Phase I Katalysators mit Messungen des Phase I1I-
Katalysators direkt nach dem Katalysatorwechsel. (b)Vergleich nach 6 Messtagen.
MAC:0; =1:2; 3,4 Vol.-% MAC; Dreiecke 300 °C, Kreise 290 °C und Quadrate

280 °C.
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Abbildung 12-19: Einfluss des Methacrolein zu Sauerstoff-Verhiltnisses. Auftragung
der Selektivitiit als Funktion des Umsatzes fiir (a) Methacrylsaure, (b) Kohlenstoffoxide
sowie (c¢) Essigsidure. Tg = 300 °C; 3,4Vol.-% MAC, Phase III.
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Ergidnzende Ergebnisse am Katalysator der Phase I1I
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Abbildung 12-20: Konzentrationsverliufe der Messdaten (Symbole) und der Ergebnisse
aus der Modellrechnung (Kurven) als Funktion des Methacrolein-Umsatzes. Auftra-
gung der Konzentrationen zu MAC, MAA, COxund HAc im Temperaturbereich von
280 — 320 °C bei 2,4 Vol.-% MAC, MAC:0; = 1:2, Phase III.
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Abbildung 12-21: Konzentrationsverlidufe der Messdaten (Symbole) und der Ergebnisse
aus der Modellrechnung (Kurven) als Funktion des Methacrolein-Umsatzes. Auftra-
gung der Konzentrationen zu MAC, MAA, COxund HAc im Temperaturbereich von
280 — 320 °C bei 4,7 Vol.-% MAC, MAC:0; = 1:2, Phase III.
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Erginzende Ergebnisse am Katalysator der Phase IV

12.15Ergénzende Ergebnisse am Katalysator der Phase IV
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Abbildung 12-22: Einfluss der Reaktortemperatur auf die Produktverteilung. Auftra-
gung von Selektivitit zu MAA, Cox und HAc als Funktion des Umsatzes fiir (a)

Tr =280 - 300 °C sowie (b) Tgr = 310 - 320 °C. 2,4 Vol.-% MAC; MAC:O; = 1:2; Pha-
se IV.
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Abbildung 12-23: Einfluss der Reaktortemperatur auf die Produktverteilung. Auftra-
gung von Selektivitit zu MAA, Cox und HAc als Funktion des Umsatzes fiir (a)

Tr =280 - 300 °C sowie (b) Tg = 310 - 320 °C. 4,7 Vol.-% MAC; MAC:0; = 1:2; Pha-
se IV.
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Anhang

12.16 Erginzende Katalysator Analysen

log diff. Intruisionsvolumen (ml/g)
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Abbildung 12-24: Intrusionsvolumen als Funktion des Porendurchmessers fiir Kataly-
satoren verschiedener Standzeit.

Tabelle 12-14: Analyseergebnisse der ICP-OES Messungen zur Untersuchung des
Riickstandes aus der Kiihlfalle bei den Sittiger-Versuchen. Feststoffprobe wurde in

HCI aufgelost.

ICP-Analyse Einheit Messwert
Mo ug/L 0,5

Cu ug/L 0,23

Na ug/L 0,2
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Abbildung 12-25: XRD-Analyse des Kondensat-Riickstands aus der Kiihlfalle der
Screening-Anlage mit Vergleich-Patterns. Probenmasse: 60 mg an Luft bei 550 °C fiir
5 h kalziniert.
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