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1 Hintergrund und Gegenstand
dieser Arbeit

In der chemischen Industrie bildet Methacrolein ein wichtiges Zwischenpro-
dukt in der Synthese von Methylmethacrylat (MMA). Methacrolein wird durch
Oxidation von Isobuten bzw. tert.-Butanol oder, ausgehend von Ethen, durch
Hydroformulierung mit anschlieBender Aldolkondensation synthetisiert. Da-
nach wird Methacrolein zunéchst zu Methacrylsidure oxidiert, die wiederum zu
MMA durch Zugabe von Methanol verestert wird. MMA dient hauptséchlich
als Monomer fiir Polymethylmethacrylat, das als Plexiglas® in Acrylglisern,
Textilhilfsmitteln und Beschichtungsmaterialien eingesetzt wird. Weitere An-
wendungsmoglichkeiten finden sich bei Baustoffen, in Elektrogeriten, in der
Medizintechnik und in Kosmetika. In den vergangenen 40 Jahren stieg der
weltweite Verbrauch an MMA stetig aufgrund der zunehmenden Produktion
von LCD-TVs, Mobiltelefonen, Fahrzeugteilen, Farben und Beschichtungs-
materialien sowie medizinischen Geriten [1]. Die Entwicklung des globalen
Verbrauchs an MMA zwischen 1980 und 2006 nach [2] ist in Abbildung 1.1
dargestellt. Es ist zu erkennen, dass sich der Verbrauch in dieser Zeit mehr als
verdoppelte, und es wird angenommen, dass sich dieser Trend zukiinftig fort-
setzt [3]. Bis 2010 stieg der MMA-Verbrauch weiter auf 3,7 Millionen Tonnen
jahrlich [1].

Heutzutage werden der Grofteil des Bedarfs an Methacrylsdaure bzw. MMA
und deren Derivate noch immer durch den Acetoncyanhydrin (ACH)-Prozess,
die sogenannte C3-Route, abgedeckt [4,5]. Durch die stetig gewachsene Nach-
frage wurde der etablierte ACH-Prozess kontinuierlich optimiert. Seit den
1980er-Jahren wird in Japan Methacrylsdure vornehmlich durch eine mehr-
stufige Oxidation von Isobuten, die sogenannte C4-Route, gewonnen [6]. Des
Weiteren wurde 1990 bei der BASF in Ludwigshafen eine Produktionsanlage,
basierend auf Ethen, die sogenannte C,-Route, in Betrieb genommen [4, 5].
Aufgrund der kostenintensiven mehrstufigen Prozessfiihrung, der korrosiven
und toxischen Reaktionsspezies sowie des hohen Bedarfs an Hilfsstoffen fiir
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Abbildung 1.1: Entwicklung des globalen Verbrauchs an MMA zwischen 1980 und 2006 [2].

die Synthese (insbesondere Schwefelsdure beim ACH-Prozess) wurden die
Prozesse immer weiter optimiert, aber auch neue, alternative Syntheserouten
entwickelt.

Fiir die alternativen Synthesen stehen insbesondere kurzkettige Alkane im
Fokus der Forschung. Sie werden in Betracht gezogen, da sie zum einen kos-
tengiinstiger sind und zum anderen eine geringere Reaktivitit, verglichen mit
langkettigen Alkanen, aufweisen und damit als umweltvertriglicher angenom-
men werden kdnnen. Dabei hat sich ein groBes Interesse an der Direktoxidation
der C4-Kohlenwasserstoffe zu Methacrolein und insbesondere Methacrylsdure
entwickelt [7]. Die interessanteste Alternative stellt die Direktoxidation von
Isobutan zu Methacrolein und insbesondere Methacrylsdure aufgrund der Ein-
fachheit der Einschritt-Synthese dar. Des Weiteren wird Isobutan als Edukt fiir
die Direktsynthese bevorzugt aufgrund der hohen Verfiigbarkeit, des Wegfalls
von anorganischen Nebenprodukten und der geringen Rohstoffkosten [3,7—-12].
Fiir die direkte Oxidation von Isobutan zu Methacrolein und Methacrylsdure
werden Heteropolysduren, welche die Keggin-Struktur aufweisen, als die ak-
tivsten und selektivsten Katalysatoren berichtet [13]. Verschiedene Firmen ha-
ben in den 1980er- und 1990er-Jahren Patente, die Direktoxidation von Isobutan
zu Methacrolein und Methacrylsdure betreffend, veroffentlicht [14—18]. Die
industrielle Anwendung dieses Prozesses hat sich aufgrund einiger Nachteile
in der Prozessrealisierung nicht durchgesetzt. Die Heteropolysduren besitzen
eine geringe thermische Stabilitit aufgrund derer sich bei Reaktionstempera-
turen, die fiir die Aktivierung der Alkane notwendig sind, die Keggin-Struktur
der Heteropolysiduren zersetzt [12, 19]. Des Weiteren reagieren die Zwischen-
produkte Isobuten und Methacrolein sowie Methacrylsdure als Endprodukt
schneller ab, als diese durch Isobutan gebildet werden kénnen [20].
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Die Oxidation von Isobuten zu Methacrolein und Methacrylsdure wird bereits
industriell in einem zweistufigen Prozess durchgefiihrt. Die Produktionsanla-
gen werden vornehmlich in Japan betrieben, wihrend in Europa und den USA
Isobuten als Rohstoff fiir die Synthese der oktanzahlerhohenden Treibstoft-
zusitze Methyl-tert. Butylether (MTBE) sowie Ethyl-tert. Butylether (ETBE)
verwendet wird [19, 21]. Dadurch muss die Verwendung von Isobuten als
Rohstoff fiir die Herstellung von Methacrolein und Methacrylsdure gegen-
tiber der Produktion von MTBE und ETBE wettbewerbsfihig sein. Vor diesem
Hintergrund spielen die Komplexitit des Prozesses und die erreichbaren Raum-
Zeit-Ausbeuten von Methacrolein bzw. Methacrylsdure eine grof3e Rolle.
Molybdén-basierte Mischoxide werden als vielversprechende, alternative Ka-
talysatoren zu den Heteropolysduren mit Keggin-Struktur in der Selektiv-
Oxidation von C4-Kohlenwasserstoffen berichtet. Die bisher bekannten Misch-
oxid-Katalysatoren sind im Vergleich zu den Heteropolysduren zwar weniger
aktiv und selektiv, aber thermisch stabiler [9, 22-26]. Die Anwesenheit von
Vanadium, Tellur und Niob im Molybdin-Mischoxid-Katalysator verbessert
die katalytischen Eigenschaften.

Das Ziel dieser Arbeit war es, zu den etablierten, aber instabilen Hetero-
polyséduren alternative Katalysatoren fiir die Selektiv-Oxidation von Isobu-
ten oder bevorzugt Isobutan zu explorieren. Schon in einem frithen Stadium
der Untersuchungen zeigte sich, dass unter den in der Literatur berichteten
Katalysator-Systemen die Mo-basierten Mischoxide die besten Selektivititen
zu Methacrolein und Methacrylsidure aufweisen.

Es sei an dieser Stelle vorweggenommen, dass aufgrund eines Berechnungs-
fehlers in der Auswertung die katalytische Leistungsfihigkeit des Katalysator-
materials tiberschitzt wurde und somit im Fokus dieser Arbeit ein Katalysator
steht, der keine technische Verbesserung zu dem bislang besten bekannten
Mo-basierten Katalysator mit der Bezeichnung M1 darstellt. Zwar besitzt der
Mischoxid-Katalysator eine neuartige Kristallstruktur, aber weist eine deutlich
geringere Selektivitit zu den Zielprodukten auf als M1.

In dem hier vorgelegten Bericht wurde die Struktur der neuen Mischoxid-
Phase aufgeklért und (vorldufig) als “M3-Phase” bezeichnet. Die Messdaten
wurden neu ausgewertet und interpretiert, da die Messdatenbasis vorhanden
war und nicht hinldnglich erginzt werden konnte. Der Bericht ist vollstin-
dig auf die Untersuchung der physikalisch-chemischen und insbesondere der
funktionalen Eigenschaften des M3-Katalysators und dessen Vergleich zu Li-
teraturdaten fokussiert. Dazu werden in Kapitel 3 die Herstellung und die
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Charakterisierungsmethoden des Katalysators sowie die Versuchsapparatur
und -durchfiihrung beschrieben. Die physikalisch-chemischen Eigenschaften
werden in Kapitel 4 charakterisiert, bevor auf die funktionalen Eigenschaf-
ten in der Oxidation von Isobutan, Kapitel 5, bzw. von Isobuten, Kapitel 6,
eingegangen wird.
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2.1 Herstellung und Verwendung von Isobutan,
Isobuten, Methacrolein und Methacrylsaure

Isobutan (C4H;o, [UPAC: 2-Methyl-Propan)

Isobutan stellt eine Grundchemikalie der chemischen Industrie dar. Es kommt
neben anderen hoheren n- und iso-Alkanen in Erdol und nassen Erdgasen
vor und wird durch deren Reinigung bzw. Raffinieren gewonnen [27]. Es
wird verwendet, um durch Cracken bzw. Dehydrierung Isobuten zu produzie-
ren [28,29]. Ferner wird es in Alkylierungsreaktionen verwendet, um hoher-
wertige Kraftstoffe und Kunststoffe (z.B. Styrole) zu erhalten [29]. Aufgrund
der hohen Verfiigbarkeit, der vergleichsweise geringen Rohstoffkosten und des
geringen Umwelteinflusses ist die Direktoxidation von Isobutan zu Metha-
crolein und Methacrylsdure interessant fiir die Prozessentwicklung und das
Ausweiten der Produktionskapazititen an MMA [3, 7-12, 20, 30]. Allerdings
hat das Direktoxidationsverfahren noch nicht die industrielle Reife erreicht.

Isobuten (C4Hg, [UPAC: 2-Methyl-Propen)

Nach [31] betrug die Jahresproduktion an Isobuten 2011 iiber 100 Millionen
Tonnen. Es wird iiberwiegend als Nebenprodukt in Raffinerien bei der Treib-
stoffgewinnung und durch Cracken von Erddl gewonnen [4,29]. Des Weiteren
wird es durch Dehydrierung von Isobutan [28,29] oder Isomerisierung von
Butenen hergestellt [29].

Isobuten ist ein vielseitiges Edukt fiir die Herstellung von Kunststoffen,
Schmier- und Kraftstoffzusitzen, Klebstoffen und Dichtungsmassen. Eine
zentrale Rolle besitzt die Umsetzung von Isobuten zu tert.-Butanol, da dieses
fiir die oktanzahlerhohenden Kraftstoftzusitze ETBE bzw. MTBE eingesetzt
wird [4, 19, 21, 29, 31]. Des Weiteren wird Isobuten als Rohstoff fiir Me-
thacrolein verwendet. Diese mehrstufige Syntheseroute wird wirtschaftlich
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hauptséchlich in Japan eingesetzt, da es dort im Gegensatz zu den USA und
Europa nicht bevorzugt als Edukt fiir die Synthese von ETBE und MTBE
verwendet wird [19].

Methacrolein (MAC; C4HgO, IUPAC: 2-Methylpropenal)

MAC wurde grofitechnisch erstmals 1950 von der Union Carbid Co. herge-
stellt. Dabei wurde Isobuten an einem Kupfer-(I)-Oxid-Katalysator oxidiert [5].
Heutzutage dient es hauptsidchlich als Zwischenprodukt, insbesondere zur
Herstellung von Methacrylsdure und MMA. Hauptproduzenten sind BASF,
Mitsubishi Rayon, Kyodo Monomer, Nippon Shokubai, Sumitomo Chemi-
cal und Asahi Kasei [4]. In geringem Umfang wird MAC bei der Herstellung
von Pflanzenschutzmitteln, Geschmacks- und Duftstoffen verwendet [5,32,33].

Methacrylsiaure (MAA; C4HgO,, IUPAC:2-Methylpropensiure)

Nach [6] wurde Methacrylsdure erstmals 1865 hergestellt. Dies erfolgte durch
die Umsetzung von Ethylmethacrylat mit siedender alkoholischer Kalium-
Losung zu Ethanol und Kaliummethacrylat. Dieses bildete durch Destillation
mit verdiinnter Schwefelsdure im Uberschuss Methacrylsdure [34]. Die in-
dustrielle Synthese erfolgte erstmals 1933, ausgehend von Aceton und Cyan-
wasserstoff, nach dem sogenannten ACH-Verfahren [6]. Das ACH-Verfahren
stellte die Grundlage fiir die MAA- und MMA-Produktion dar, bis 1983 Japan
Catalytic Chemical und Mitsubishi Rayon die unabhingig voneinander ent-
wickelte Oxidation von Isobuten zu MAA bzw. MMA einfiihrten. Die BASF
entwickelte ein Verfahren zur mehrstufigen Synthese von MAC, MAA bzw.
MMA, basierend auf Ethen, das seit 1990 industriell eingesetzt wird [6].
MAA und deren Ester werden fiir die Herstellung einer Vielzahl von Polymeren
(Polyamide und Polymethacrylate) verwendet. Dabei ist die veresterte Form
von MAA mit Methanol, MMA, von grof3er Bedeutung. Als Polymer Polyme-
thylmethacrylat (PMMA) wird es in Fahrzeugteilen, vor allem in Scheinwer-
ferabdeckungen und dhnlichen Teilen, Displays von Mobiltelefonen und LCD-
Fernsehgeriten sowie in lichtdurchldssigen Baustoffen verwendet. Ferner wird
MMA als Co-Polymerisat eingesetzt, um die Bestidndigkeit von Beschichtun-
gen und Lacken zu erhdhen. Hohere Derivate der Methacrylsidure werden in der
Herstellung von Schmiermittel-Additiven sowie 10semittelfreien Lacken und
Beschichtungen angewendet. Die Salze der Poly(Methacrylsduren) dienen als
Grundlage fiir wasserlosliche Verdickungsmittel und Waschmittelzusitze [6].
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2.2 Syntheserouten zu Methacrolein und
Methacrylsaure

Fiir die industrielle Synthese von MMA wurden von den jeweiligen Unterneh-
men, abhingig von deren Produktionsstandorten und der regionalen Verfiig-
barkeit bzw. Alternativverwendung der Rohstoffe, unterschiedliche Prozesse
entwickelt. Als Edukte werden verschiedene Kohlenwasserstoffverbindungen
eingesetzt. Abbildung 2.1 zeigt eine Ubersicht der moglichen Syntheserouten
in der Wertschopfungskette zu MMA nach Nagai [35], basierend auf den C;-
bis C4-Kohlenwasserstoffen. Dabei werden MAC und MAA als Zwischen-
produkte in der Umwandlung der C,- bis C4-Kohlenwasserstoffe zu MMA
gebildet. Im Folgenden wird auf die Synthese von MAC und MAA niher
eingegangen.

Die C,-Route stellt eine der neuesten industriell genutzten Syntheserouten
zu MAA dar. Die BASF entwickelte eine mehrstufige Synthese von MAA,
basierend auf Ethen, und setzt diese seit 1990 industriell ein [5, 6]. Dabei
wird Ethen zunichst in einer katalytischen Hydroformulierung zu Propanal
umgesetzt [4]. AnschlieBend wird durch eine Aldolkondensation von Propanal
mit Formaldehyd bei Temperaturen von 160 °C bis 210 °C und 40 bar bis
80 bar in Gegenwart von sekundidren Aminen und Essigsdure MAC und Was-
ser gebildet [4]. Im letzten Reaktionsschritt wird MAC mit Luftsauerstoff im
Rohrbiindelreaktor an einem Heteropolysidure-Katalysator zu MAA oxidiert.
In der Patentliteratur werden ein Temperaturbereich zwischen 250 °C und
340 °C sowie Reaktionsdrucke zwischen 1 bar und 2,5 bar als giinstig fiir die
Reaktion beschrieben [36-38].

Die erste industriell genutzte Synthese von MMA basiert auf Aceton und Cy-
anwasserstoff, dem sogenannten ACH-Prozess, und stellt die Syntheseroute,
ausgehend von C3-Bausteinen, dar. Im ersten Schritt wird durch basisch kataly-
sierte Addition von Cyanwasserstoff an Aceton ACH hergestellt. Die Reaktion
wird iiblicherweise in der Fliissigphase unterhalb von 40 °C durchgefiihrt [4].
Nach Arpe [4] werden als Katalysatoren Alkalihydroxide, Alkalicarbonate oder
auch basische Ionentauscher verwendet. Das gebildete ACH wird im zweiten
Reaktionsschritt mit konzentrierter Schwefelsdure bei 80 °C bis 140 °C zu Me-
thacrylsdureamidsulfat umgesetzt [4]. Im letzten Reaktionsschritt wird durch
Hydrolyse bei 80 °C oder 100 °C bis 150 °C und 8 bar, MAA und Ammoni-
umhydrogensulfat (NH4HSO,) gebildet [4,6]. Aufgrund einiger Nachteile des
ACH-Prozesses, z.B. das Anfallen von verunreinigtem NH4HSOy4, sowie des
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hohen Bedarfs an Schwefelsdure, wurde der ACH-Prozess sowohl optimiert
als auch alternative Synthesewege entwickelt. Neuere Synthesewege basie-
ren auf den C4-Kohlenwasserstoffen Isobutan und Isobuten und vermeiden
die Produktion von NH4HSO,4 sowie den Einsatz groBBer Mengen an Schwe-
felsdure [4]. Zudem kann eine Prozessvereinfachung bei Verwendung der
C4-Kohlenwasserstoffe erreicht werden, da fiir die Bildung von MAC bzw.
MAA keine Kettenaufbauschritte im Prozess realisiert werden miissen.

In Abbildung 2.1 sind die industriell relevanten bzw. bereits eingesetzten Syn-
theserouten zu MMA als dicke Linien hervorgehoben. Wie zu erkennen ist,
werden MAC und MAA als Zwischenprodukte gebildet. Eine Ausnahme stellt
dabei der ACH-Prozess dar, bei dem Methacrylnitril das Zwischenprodukt
ist. Im Folgenden werden die industriell eingesetzten Synthesewege zu MAC,
MAA und MMA niher beschrieben. Des Weiteren werden berichtete Kataly-
satoren fiir die Direktoxidation von Isobutan und Isobuten zu MAC und MAA
vorgestellt.



2.2 Syntheserouten zu Methacrolein und Methacrylsdure

!

COICHyOH_, /T
(H:0 crt-ou CHO
/YO
CONG J OH
o CHO
/\do
HO
CO/ CHy0H

[»]

+OH /0,

HCONH;

‘ :ICN

NHi:c0
NH3/0,
OH )\CN o

NH,
=< >
PN .

Abbildung 2.1: Darstellung der moglichen Syntheserouten zu MMA nach [35].
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2.3 Industrielle partielle Oxidation der
Cs;-Kohlenwasserstoffe

2.3.1 Edukt: Isobutan

Fiir die Synthese von MAC und MAA basierend auf Isobutan entwickelten ver-
schiedene Unternehmen ganzheitliche Prozesse. Allen Prozessen ist gemein,
dass Isobutan zunichst zu Isobuten dehydriert und anschlieend zu MAC oxi-
diert wird. Abbildung 2.2 zeigt die entsprechenden Reaktionsgleichungen.
Die Dehydrierung von Isobutan zu Isobuten wird in der Patentliteratur bei
verschiedenen Reaktionsbedingungen beschrieben [39-50]. In dem von The
Halcon SD Group entwickelten Verfahren wird die Dehydrierung bei Tem-
peraturen zwischen 300 °C und 700 °C bei Drucken bis 10 bar an auf
Zinkaluminat getrigerten Platin-Zinn-Katalysatoren durchgefiihrt [42,46—48].
Petro-Tex Chemical Corporation beschreibt die Dehydrierung an Chrom-Oxid-
Katalysatoren bei Temperaturen von 480 °C bis 650 °C und niedrigen Drucken
von 0,1 bar bis 0,6 bar [43]. Union Carbide Chemicals & Plastics Tech-
nology Corporation beschreiben Mo-basierte Mischoxid-Katalysatoren als
giinstig [44] bei Temperaturen von 350 °C bis 440 °C und Reaktionsdrucken
von 2 bar bis 6 bar. Die BASF beschreibt Temperaturen von 400 °C bis
700 °C und Drucke zwischen 2 bar und 5 bar als giinstige Bedingungen fiir
die Dehydrierung an einem Chrom-Oxid Katalysator [39—41,50,51].

Das so gebildete Isobuten wird ohne Aufreinigungsschritt in einer Oxidati-
onsreaktion zu MAC weiter oxidiert [42, 44, 46-50]. Die BASF beschreibt
die Oxidation zu MAC an Multimetall-Mischoxiden auf Basis von Molybdin,
Bismut und Eisen bei Reaktionstemperaturen zwischen 250 °C und 450 °C und
Reaktionsdrucken zwischen 1 bar und 3 bar [39-41,52]. Khoobiar [42,46-48]
beschreibt fiir die Oxidation zu MAC Temperaturen zwischen 300 °C bis
400 °C und Reaktionsdrucke von 1 bar bis 8 bar als giinstig. Dabei wird
ein Multimetall-Mischoxid-Katalysator aus Molybdén, Bismut, Cobalt, Eisen,
Nickel, Thallium, Antimon, Silicium und mindestens einem Alkali-Metall ver-
wendet.

Fiir die weitere Verfahrensfiihrung des MAC enthaltenden Produktgemischs
werden zwei unterschiedliche Moglichkeiten berichtet. Zum einen wird das
gebildete Produktgemisch im néchsten Verfahrensschritt gereinigt, wobei
MAC von nicht umgesetzten Isobutan und Isobuten abgetrennt wird. Iso-
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butan und Isobuten werden zuriickgefiihrt und in den vorherigen Prozess-
schritten als zusétzlicher Eduktstrom verwendet. Der so erhaltene MAC-
Produktstrom wird anschlieBend unter bestimmten Bedingungen zu MAA
weiter oxidiert [39-42, 44, 46-50]. Zum anderen beschreibt die BASF die
Oxidation des MAC enthaltenden Produktgemischs zu MAA ohne Aufreini-
gung [52]. Die Oxidation von MAC zu MAA wird mit (Luft-)Sauerstoff bei
Temperaturen von 250 °C bis 320 °C und Reaktionsdrucken zwischen 1 bar
und 3 bar an Multimetall-Mischoxiden auf Basis von Molybdidn und Phosphor
mit den (Ubergangs-)Metallen Kupfer, Vanadium, Arsen, Antimon, Cédsium
und Kalium durchgefiihrt [39—41].

H3C HsC
Kat
>7CH3 —)H >:CH2
H,C R
HsC H,C 0
Kat /
—CH, ———— >
+ 0y, -H,0
HsC HyC
H,C

O H,C 0
\\ // Kat \\ //
+0,50, / \

H,C HyC OH

Abbildung 2.2: Schematische Darstellung der Reaktionen des ganzheitlichen Prozesses zur Um-
setzung von Isobutan zu MAC und MAA.

2.3.2 Edukt: Isobuten

In der Patentliteratur sind verschiedene industrielle, mehrstufige Verfahren zur
Umsetzung von Isobuten zu MAC und MAA beschrieben. Dabei unterscheiden
sich die Verfahren in der Reaktionsfiihrung und den eingesetzten Katalysato-
ren. Im Folgenden werden die industriellen Verfahren bzw. Syntheserouten
von Isobuten zu MAC und MAA kurz erldutert.
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Escambia-Verfahren

Escambia hat ein zweistufiges Oxidationsverfahren zur Synthese von MAA,
basierend auf Isobuten, entwickelt. Dabei wird im ersten Schritt Isobu-
ten mit Distickstofftetroxid (N2O4) zu a-Hydroxyisobuttersdure oxidiert. Im
zweiten Prozessschritt wird der Katalysator fiir die MAA-Bildung, ein Erd-
/Alkalimetall-Salz der @-Hydroxyisobuttersdure, in-situ gebildet. Dafiir wird
ein Erd-/Alkalimetall-Hydroxid oder -Salz in-situ zugegeben [53, 54]. Da-
bei werden Natrium und Kalium als geeignet berichtet. In diesem Reakti-
onsschritt wird bei Temperaturen zwischen 210 °C und 225 °C in Gegen-
wart des Erd-/Alkalimetall-Salzes der a-Hydroxyisobuttersdure unter Was-
serabspaltung MAA aus a-Hydroxyisobuttersdure gebildet, vergleiche Ab-
bildung 2.3. Newell [55] beschreibt alternativ die Dehydratisierung von a-
Hydroxyisobuttersdure an Alkalimetall-Phosphat-Katalysatoren, getrigert auf
Graphit, Silica Gel, Calciumsulfat oder Magnesiumsulfat bei Temperaturen
von 150 °C bis 500 °C.

Nach Arpe [4] kam es bei der technischen Anwendung des Escambia-Verfahrens
zu Explosionen, aufgrund derer dieses Oxidationsverfahren nicht weiterver-
folgt wurde.

HsC HaC H,C o)
Kat
—CH, ——> OH
N204 - HZ
HaC HsC COOH HaC OH

Abbildung 2.3: Schematische Darstellung der Reaktionen des Escambia-Verfahrens.

Asahi-Verfahren

Asahi entwickelte eine zweistufige Oxidation von Isobuten zu Methacryl-
sdure [4,20]. Alternativ kann als Edukt fiir die Oxidation zu MAC auch
tert.-Butanol eingesetzt werden [20]. Im ersten Oxidationsschritt wird MAC
in der Gasphase gebildet. Die Reaktion erfolgt an Mo/Fe/Ni-Katalysatoren
mit weiteren Promotoren bei einer Reaktionstemperatur von 420 °C und Re-
aktionsdrucken von 1 bar bis 3 bar [4]. Das Asahi-Verfahren sieht nach der
Oxidation zu MAC einen Reinigungsschritt des gebildeten Produktstroms vor,
ehe MAC in der zweiten Oxidationsstufe in der Fliissigphase zu MAA an
Pd/Pb enthaltenden Katalysatoren oxidiert wird [20]. Die Oxidation zu MAA
wird bei 300 °C und 2 bar bis 3 bar Reaktionsdruck durchgefiihrt. Als Kataly-
sator dient ein Multimetall-Oxid auf Basis von Molybdidn mit den Promotoren
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Phosphor, Antimon und Wolfram oder Phosphor und Vanadium. Abbildung
2.4 zeigt die entsprechenden Reaktionsgleichungen.

Japan Methacrylic Monomer Co. entwickelte das Asahi-Verfahren weiter, wo-
durch eine Verfahrensfiihrung ohne Zwischenreinigung von MAC moglich ist.

H4C H3C H,C O
Kat /
—CH, CHy ——mM8 —
+ Oy, -H,0
H,3C HsC OH H3C
H,C O H,C (0]
j> // Kat \\ //
+0,50, / \
H3C H,C OH

Abbildung 2.4: Schematische Darstellung der Reaktionen des Asahi-Verfahrens.

Mitsui-Verfahren

Mitsui Toatsu entwickelte ein Verfahren zur Synthese von MAC und/oder
MAA, @hnlich des Asahi-Verfahrens, vergleiche Abbildung 2.5. Der Unter-
schied liegt im verwendeten Katalysator fiir die Oxidation von Isobuten zu
MAC. In der Patentliteratur zum Mitsui-Verfahren wird Isobuten an Mo-Bi-
Fe-basierten Mischoxid-Katalysatoren zu MAC umgesetzt. Die Oxidation wird
bei Temperaturen zwischen 250 °C und 450 °C und Reaktionsdrucken von
1 bar bis 10 bar durchgefiihrt [56-58]. In der Oxidation kann MAA als Ne-
benprodukt gebildet werden. Daher ist eine Produktaufreinigung nétig, um
MAC und MAA als Endprodukte zu erhalten [59].

HsC HG 0 H,C 0
>: CH, Kat \\ + \ /
+0, H0 / ; /\

HaC HaC HsC OH

Abbildung 2.5: Schematische Darstellung der Reaktionen des Mitsui-Verfahrens.

Sohio-Verfahren

Mittels Ammoxidation von Isobuten kdnnen durch das Sohio-Verfahren MAA
und deren Derivate hergestellt werden. Darin wird Isobuten in einer Amm-
oxidationsreaktion zu Methacrylnitril umgesetzt [4]. Abbildung 2.6 zeigt die
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entsprechenden Reaktionsschritte. Die Ammoxidation wird bei Temperaturen
von 300 °C bis 500 °C und Reaktordrucken zwischen 0,5 bar und 5 bar an
einem Mischoxid-Katalysator auf Basis von Molybdén, Bismut und Eisen mit
verschiedenen Promotoren durchgefiihrt [60—64]. Durch Hydrolyse reagiert
Methacrylnitril iiber Methacrylamid als Intermedidr zu Methacrylsdure. Die
Hydrolyse kann in einem Reaktionsschritt oder in zwei getrennten Reaktions-
schritten durchgefiihrt werden [4, 64].

H;C H,C
Kat \
—CHy —— CN
+ O,, + NH;
H3C H,C

3

H,C H,C 0
Mo s WA
+H,0
H,C H3C OH

Abbildung 2.6: Schematische Darstellung der Reaktionen des Sohio-Verfahrens.

2.4 Partielle Direktoxidation der
C,-Kohlenwasserstoffe

2.4.1 Berichtete Katalysatoren

Im Folgenden werden ausgewéhlte Beispiele fiir die berichteten Katalysatoren
der Direktsynthese von MAC und MAA aus Isobutan bzw. Isobuten dargestellt.
Dafiir werden die verschiedenen Katalysatoren und Reaktionsbedingungen, die
als geeignet fiir die jeweilige Direktoxidation berichtet werden, beschrieben
und hinsichtlich des erreichbaren Umsatzes, der Selektivitit zu MAC und
MAA sowie der resultierenden Ausbeute an MAC und MAA verglichen.

Direktoxidation von Isobutan
Seit den 1970er-Jahren wurden diverse Patente und Artikel veroftfentlicht, die
sich mit der Direktoxidation von Isobutan zu MAC bzw. MAA befassen [13,
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15-18,22,65-72]. Nach [12, 16, 19, 73] ist die Direktoxidation von Isobutan
zu MAA besonders interessant aufgrund:

¢ der geringen Kosten des Rohstoffs

der Einfachheit der Einschritt-Synthese
¢ des sehr geringen Einflusses auf die Umwelt

* des Fehlens von (verunreinigten) anorganischen Nebenprodukten.

Fiir die Direktoxidation von Isobutan zu MAC bzw. MAA werden Heteropoly-
sduren, Phosphat-Katalysatoren sowie verschiedene Mischoxide als Katalysa-
toren berichtet. Unter diesen gelten die Heteropolysaduren der Keggin-Struktur
als die aktivsten und selektivsten Katalysatoren. Allerdings weisen sie eine ge-
ringe thermische Stabilitdt auf und zersetzen sich bei Reaktionstemperaturen,
die fiir die Aktivierung von Isobutan bendtigt werden [12, 13, 19].

Als mogliche Alternativ-Katalysatoren zu den Heteropolysduren, werden fiir
partielle Oxidationsreaktionen Mo-basierte Mischoxid-Katalysatoren berich-
tet. Diese weisen zwar eine hohere thermische Stabilitét auf, sind aber weniger
aktiv und selektiv, verglichen mit den Heteropolysduren [9,22-26]. Insbeson-
dere stehen die Mo-V-Te-Nb-Mischoxide im Fokus der Forschung, da diese
als aktiv und selektiv in der (Amm-)Oxidation der C;-Kohlenwasserstoffe zu
Acrolein und Acrylsdure bzw. Acrylnitril berichtet werden [74]. Ein besonde-
res Merkmal der Mo-V-Te-Nb-Mischoxid-Katalysatoren ist die Kristallstruktur.
Diese ist aus der sogenannten M 1- bzw. M2-Phase aufgebaut, die beide in Ab-
schnitt 2.4.2 niher beschrieben werden.

Nach Cavani [12,13] ist der Patentliteratur gemein, dass fiir die Direktoxidation
von Isobutan zu MAC und MAA isobutan-reiche Edukt-Zusammensetzungen
mit unterstochiometrisch vorliegendem Sauerstoff verwendet werden. Die be-
richteten Isobutanumsitze sind kleiner als 25 %, weshalb die Abtrennung und
Riickfithrung in den Prozess von nicht umgesetztem Isobutan unabdingbar
ist [12]. Ferner fiihrt Cavani die Vermutung an, dass ein isobutan-reiches
Eduktgas eingesetzt wird, um den reduzierten Katalysatorzustand bei Reak-
tionsbedingungen aufrechtzuerhalten [13]. Ein weiterer wichtiger Bestandteil
ist Wasserdampf, dem verschiedene Effekte zugeordnet werden. Zum einen
dient Wasserdampf als thermischer Ballast, um das Eduktgas aulerhalb des
zlindfdhigen Bereichs zu halten [12]. Zum anderen begiinstigt die Prisenz
von Wasserdampf im Eduktgas die Produktbildung und die Aktivitit. So kann
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durch Erhohen der Wasserdampfkonzentration der Isobutanumsatz und die
Selektivitit zu MAC gesteigert werden [75,76]. Nach Nakamura [77] kann das
Verhiltnis von Wasserdampf zu Isobutan nicht beliebig gewihlt werden. Er
empfiehlt als Eduktverhiltnis Wasserdampf:Isobutan = 4:1.

Tabelle 2.1 zeigt ausgewihlte Beispiele von berichteten Katalysatoren mit kor-
respondierenden Reaktionsbedingungen und die erzielten Isobutanumsitze,
Selektivitdten zu MAC und MAA sowie die resultierende Ausbeute an MAC
und MAA. Aus der Tabelle geht hervor, dass die berichteten Isobutankonzentra-
tionen oberhalb der oberen Explosionsgrenze liegen, die erreichbaren Isobutan-
umsitze 25 % nicht signifikant iibersteigen und relativ hohe Selektivititen zu
MAC und MAA erreicht werden konnen. Die hochsten Selektivitiaten zu MAA
werden fiir die Heteropolysadure (NH4)3HPMo;; VO / Cs3PMo204 erreicht.
An Mo-basierten Mischoxid-Katalysatoren werden zu den Heteropolysiure-
Katalysatoren, vergleichbare Isobutanumsitze und hohere Selektivititen zu
MAC erzielt. Jedoch werden geringere Selektivititen zu MAA berichtet.
Aus der Literatur geht weiter hervor, dass die katalytischen Eigenschaften
der verschiedenen Katalysatoren hauptsichlich fiir verschiedene Katalysator-
Zusammensetzungen bei konstantem Eduktgemisch fiir verschiedene Tempe-
raturen bestimmt wurden. Daher ist festzuhalten, dass der Isobutanumsatz bei
konstanter Katalysator-Zusammensetzung durch Erhchen der Reaktionstem-
peratur gesteigert werden kann, wobei die Selektivititen zu MAC und MAA
abnehmen. Der Riickgang der Selektivitidten resultiert aus den konsekutiven
Oxidationsreaktionen, die bei hoheren Temperaturen begiinstigt werden.

Der Reaktionsmechanismus konnte noch nicht abschlieend aufgedeckt wer-
den, sodass noch immer Kldrungsbedarf besteht. Allerdings wird fiir die
verschiedenen Katalysatoren angenommen, dass die Dehydrierung von Iso-
butan zu Isobuten den geschwindigkeitsbestimmenden Reaktionsschritt dar-
stellt. Nagai [85] untersuchte die Oxidation von Isobutan und bestimmte die
Geschwindigkeitskoeffizienten an einem Heteropolysdure-Katalysator der Zu-
sammensetzung Mo2 Vo 5P 5As0,4Cup 3Cs; 40,. Dabei stellte er fest, dass
die Oxidation von Isobuten 500-mal schneller ablduft als die Dehydrierung
von Isobutan zu Isobuten.

Direktoxidation von Isobuten

Patente und Veroffentlichungen, welche die Direktoxidation von Isobuten
zu MAC bzw. MAA betreffen, werden seit den 1960er-Jahren veroffentlicht
[25,86-97]. Durch das Verwenden von Isobuten als Edukt sollten aufgrund der
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hoheren Reaktivitit hohere Umsitze, verglichen mit Isobutan, erzielt werden
konnen.

Tabelle 2.2 zeigt ausgewihlte Literaturbeispiele mit den entsprechenden Reak-
tionsbedingungen, Isobutenumsitzen, Selektivititen zu MAC und MAA sowie
die resultierenden Ausbeuten an MAC und MAA. Der Vergleich von Tabelle 2.2
mit Tabelle 2.1 verdeutlicht, dass mit Isobuten erwartungsgemafl hohere Um-
sdtze erzielt werden kdnnen. Des Weiteren werden in der partiellen Oxidation
von Isobuten zwar hohere Selektivititen zu MAC, aber geringere Selektivititen
zu MAA, erreicht. Weitere Unterschiede liegen in der Zusammensetzung des
Eduktgemischs:

 Die Isobutenkonzentrationen sind kleiner als im Fall von Isobutan.
e Sauerstoff liegt iiberstochiometrisch im Eduktgemisch vor.

* Die Zusammensetzung des Eduktgemischs liegt nahe am Explosionsbe-
reich oder stellt ein ziindfdhiges Gemisch dar.

Als geeignete Katalysatoren fiir die Direktoxidation von Isobuten zu MAC
werden in der Literatur Multimetall-Mischoxid-Katalysatoren berichtet. In
den 1980er- und 1990er-Jahren lag der Fokus insbesondere auf Mischoxiden
aus Molybdén, Bismut und Eisen. Dabei wurde der Einfluss weiterer metalli-
scher Bestandteile in den Mo-Bi-Fe-Mischoxid-Katalysatoren, unter anderem
von Lintz [95, 98], untersucht. Es zeigte sich, dass aus den verschiedenen
Katalysator-Zusammensetzungen unterschiedliche strukturelle Eigenschaften
resultieren. Neben einer angenommenen einphasigen Kristallstruktur werden
in der Patentliteratur auch bi-phasige Multimetall-Mischoxide der allgemeinen
Form: [X;, X} Ox]p[X2X}X2XGX{ X0yl beschrieben [94,99]. Darin sind
die Bestandteile X’ des Katalysators als wenigstens eines oder mehrere der
folgenden Elemente definiert:

o X! = Bismut / Tellur / Antimon / Zinn / Kupfer; a = 0,01 bis 8

X2 = Molybdén / Wolfram; b = 0,1 bis 30 bzw. h = 8 bis 16

L]

X3 = Alkalimetall / Thallium / Samarium; ¢ = 0 bis 4

+ X* = Erdalkalimetall / Nickel / Kobalt / Kupfer / Mangan / Zink / Zinn /
Cadmium / Quecksilber; d = 0 bis 20
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2.4 Partielle Direktoxidation der C4-Kohlenwasserstoffe

e X5 = Eisen / Vanadium / Chrom / Cer; e = 0 bis 20
o X0 = Phosphor / Arsen / Bor / Antimon; f = 0 bis 6

o X7 = Seltenes Erdmetall / Titan / Zirkonium / Niob / Tantan / Rhenium /
Ruthenium / Rhodium / Silber / Gold / Aluminium / Gallium / Indium /
Silicium / Germanium / Blei / Thorium / Uran; g = 0 bis 15

e Verhiltnis von p/q = 0,1 bis 10

* X,y Zahlen, um die Valenzen zu schlieSen.

Nach [100] reagiert Isobuten unter Bedingungen einer katalytischen Gas-
Phasen-Oxidation auf dhnliche Weise wie Propen. Daher wurden in den ver-
gangenen Jahren zunehmend die aus der Propen-(Amm-)Oxidation bekannten
Mo-V-Te(-Nb)-Mischoxide in der partiellen Oxidation von Isobutan bzw. Iso-
buten zu MAC und MAA untersucht. Es wurde festgestellt, dass die Struktur
der Mo-V-Te(-Nb)-Mischoxide groflen Einfluss fiir die katalytischen Eigen-
schaften ausiibt. Fiir die partielle Oxidation von Isobuten sind bislang jedoch
nur wenige Berichte veroffentlicht, die den Einfluss der Reaktionsbedingungen
bei bekannter, konstanter Katalysator-Zusammensetzung und -Kristallstruktur
betrachten.

2.4.2 Struktur der Mo-V-Te-Nb-Mischoxid-Katalysatoren fiir
die Direktoxidation von Isobutan bzw. Isobuten

In der Literatur finden sich verschiedene Erkldrungsansitze fiir die Akti-
vitdt und Selektivitit der Mo-V-Te-Nb-Mischoxid-Katalysatoren. Diese be-
fassen sich neben den Einfliissen der Reaktionsbedingungen auch mit der
Kristallstruktur des Mischoxid-Katalysators. Im Folgenden wird die Kris-
tallstruktur des Mo-V-Te-Nb-Mischoxid-Katalysators beschrieben, der fiir
die (Amm-)Oxidation der Csz-Kohlenwasserstoffe zu Acrolein und Acryl-
sdure bzw. Acrylnitril als geeignet verwendet wird. Es handelt sich dabei
um eine Mischung aus den sogenannten M1- und M2-Phasen. Die MI-
Phase (Mo7,3V12NbjTep 93702389) ist die Hauptkomponente, die zugleich
die geforderten katalytischen Eigenschaften besitzt [74, 105]. Die M2-Phase
(Moy 31 V1.36Ter 81 Nbg 33019 81) fiir sich gilt zwar als inaktiv fiir die Oxidation
von Propan, ist aber in der Lage, Propen selektiv zu oxidieren [74, 105, 106].
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2 Theoretischer Hintergrund

Tabelle 2.2: Auswahl verschiedener berichteter Katalysatoren mit entsprechenden Reaktionsbedingungen, erreichten Isobutenumsitzen,
Selektivitdten zu MAC und MAA sowie Ausbeuten an MAC und MAA.

Temperatur Umsatz Selektivitit Ausbeute

Quelle Katalysator Tr! |C4Hg:0p:Inert:Hy0 | Xygopuren ! | RSmac,isovuten ! | XSmaa.rsoburen ! | Yaac ! | Yaran !

°C Vol. - % %o %o %o %o %o
[25] MoV 3Te) 250 420 10:20:50:20 68,6 64,8 2,9 44,4 2
[70] VPO 380 10:20:50:20 50,4 33 9 16,6 4,5
[711 | Mo;V24Teg24Nbg, 1305 380 4:8:88:0 KA. KA. 0 52 0

(M1-Struktur)
[76] Mo Bi;Fe;CogOyx 330 6,7:13,3:53,3:26,7 100 79,5 0 79,5 0
[76] MoyoBiFejCogZro | 330 6,7:13,3:53,3:26,7 97,6 85,7 0 83,6 0
Cap, Tip,2Ox
[81] (NH4)4TeMogO2) 400 10:20:50:20 60,7 64 2.9 38.8 1.8
[94] [BixW»09lo.5 340 4:7,5:83,5:5 97,3 83,2 1.9 81 1.8
ZO_NOOm.mﬁOuOmHm:,oOX
[98] | Bi;MojsFe;CogNirCso 140, | 380-420 | 16,7:16,7:66,6:0 92 69,6 6.4 65 6
[101] | Mo, W 5Big 9Fes 7Nij Cos 365 5:12:73:10 96 87 4 83,5 38
Py Sig,8Sep,8Sb;,5Cs0,70x
[102] Bi;MoOg 400 3,4:20,3:76,3:0 36 74 0 26,8 0
[102] Bi;MoOg 500 3,4:20,3:76,3:0 773 54 0 41,5 0
[103] Co7Fe3BijBaNijSby, | 355 4,7:11,6:46,3:37.4 983 82,6 1,6 82,2 1.6
Rby,14M01,056 7
:On: ZO_NW:,wﬂmm,wﬁuoﬂ#ﬂmoko» 389 6:12:73:9 99,2 81,6 1,7 80,9 1,7
(Hot-Spot)
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2.4 Partielle Direktoxidation der C4-Kohlenwasserstoffe

Als geeignete Herstellungsmethode des Mo-V-Te-Nb-Mischoxids wird eine
Hydrothermal-Synthese mit anschlieBender Kalzinierung oder Spriihtrock-
nung des Katalysatorvorldufers berichtet [9,22,24,25,71].

Beide kristallinen Phasen sind aus Oktaedern der allgemeinen Form MeOgq
(Me = Mo, V) aufgebaut. Dabei sind die Oktaeder iiber die Eckplétze mitein-
ander verbunden. Im Fall der M1-Phase wird ein Kristallgitter mit hexagonalen
und heptagonalen Kanilen gebildet, vergleiche Abbildung 2.7 [74, 107, 108].
Wie in Abbildung 2.8 zu erkennen ist, weist die M2-Phase nur hexagonale
Kanile auf und ist somit weniger komplex als die M1-Phase [74, 108]. Aus den
Abbildungen geht hervor, dass die Oktaederpositionen von unterschiedlichen
Ionen besetzt werden. Grasselli [108, 109] berichtet auch die Mdglichkeit, dass
Mo- und V-Ionen gleichzeitig die Mo-Oktaederpositionen besetzen konnen.
Die M1-Phase besitzt die Raumgruppe Pba2 #32 und die M2-Phase die Raum-
gruppe Pmm?2 #25 [105].

Position lon
1,2 Mo5* [ 4+
3,7 MoS* / 5+
4 Mo®* / Mo>*

5,6, 8, 10 Mo®*

12 Te**

Abbildung 2.7: Schematische Darstellung der Kristallstruktur der M 1-Phase [108].

Der Vergleich beider Kristallstrukturen zeigt neben den unterschiedlichen geo-
metrischen Eigenschaften, dass bei beiden Kristallstrukturen Tellur Koordinati-
onsplitze innerhalb der hexagonalen Kanile einnimmt [74,105,108,110,111].
Niob nimmt in der M 1-Phase Koordinationsplitze innerhalb der pentagona-
len Strukturen ein und in der M2-Phase koordiniert es sich auf bestimmte
Mo-Oktaederpositionen [74,108,112]. Ein weiterer Unterschied besteht darin,
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2 Theoretischer Hintergrund

Position lon
Tel Te*t
Te2 Te4*
M3 Mob* [ 4+
M4 Mo®* [ 4+
M5 Mo®* (/ Nb5*)

Abbildung 2.8: Schematische Darstellung der Kristallstruktur der M2-Phase [108].

dass die M2-Phase keine Koordinationsstelle aufweist, die durch ein V3*-Ton
besetzt ist [108].

Dariiber hinaus beschéftigen sich einige Untersuchungen mit der Identifika-
tion der katalytischen Eigenschaften der einzelnen metallischen Bestandteile
der Mo-V-Te-Nb-Mischoxide. Dafiir wurden in (Amm-)Oxidationsreaktionen
von Propan, Propen, Isobutan bzw. Isobuten gezielt die Anteile der einzelnen
Metalle im Mischoxid variiert.

Shishido [113] berichtet, dass die stark sauren Zentren von Kristallinem
Molybdidn(VI)-Oxid (MoO3) geeignet sind, um in der Oxidation von Isobutan
bzw. Ammoxidation von Propan die C-C-Bindungen zu spalten. Allerdings
werden durch die Reaktion an reinem, kristallinem MoO5 die Crack-Produkte
ohne signifikanten Anteil an partiell oxidierten Produktspezies gebildet. Nach
Kan [81] scheint Molybdin die Schliisselkomponente zur Aktivierung von
Isobutan zu sein, aber er vermutet dabei Synergieeffekte mit anderen Kris-
tallphasen im Katalysator, durch welche die Selektivititen zu den partiellen
Oxidationsprodukten gesteigert werden. In der Literatur werden Mo-basierte
Katalysatoren mit mindestens einem der Metalle Vanadium, Antimon, Tellur,
Niob, Bismut, Eisen, Cobalt als erginzender Katalysatorbestandteil berichtet.
In der partiellen Oxidation von Isobutan zu MAC, insbesondere fiir die oxi-
dative Dehydrierung von Isobutan zu Isobuten, ist die Prisenz von Vanadium
und Antimon neben Molybdidn im Katalysator essenziell. V-Sb-Mischoxide
gelten als selektiv in der Ammoxidation von Propan, und es scheint, dass
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2.5 Reaktionsnetz

Vanadat-Verbindungen eine wichtige Rolle fiir die Aktivierung von Alkanen
in der Ammoxidation bzw. partiellen Oxidation besitzen. Allerdings wird an
reinen V,0s-Katalysatoren, wie bei reinem MoOs, kein MAC bzw. MAA
gebildet, jedoch werden an Mo-V-Sb-Mischoxiden diese Oxidationsproduk-
te erzeugt [113]. Ein Nachteil der Mo-V-Sb-Mischoxid-Katalysatoren ist die
geringe Aktivitit in der partiellen Oxidation von Isobutan. Kan [22] unter-
suchte daher Mo-V-Mischoxid-Katalysatoren, in denen Antimon durch Tellur
substituiert wurde. Reines TeO, ist nicht in der Lage, Isobutan zu MAC bzw.
MAA zu oxidieren, aber durch Synergieeffekte mit Molybdédn und Vanadium
kann die Totaloxidation zu CO, reduziert und damit die Selektivitit zu MAC
und MAA erhoht werden. Als glinstiges Te:Mo-Verhiltnis identifizierte Kan
Te:Mo = 0,23 [22].

Ueda [114] und Ushikubo [115] untersuchten den Einfluss von Niob auf die
Aktivitdt und Selektivitit in der Oxidation von Propan zu Acrylsdure. Us-
hikubo fiihrt aus, dass Katalysatoren, die Niob-Oxid enthalten, stark saure
Zentren, eine hohere mechanische und verbesserte katalytische Eigenschaften
aufweisen [116]. Fiir die Oxidation von Propan zu Acrylsdure berichten beide,
dass sich die Prisenz von Niob giinstig auf die Aktivierung von Alkanen aus-
wirkt [114, 115]. Ueda berichtet weiterhin, dass das Erginzen des Katalysators
mit Niob die Selektivitit zu Acrylsdure erhoht. Er leitet daraus die verlang-
samte Totaloxidation von Acrylsdure und somit eine stabilisierende Wirkung
von Niob ab [114].

Aus den Untersuchungen zur (Amm-)Oxidation von Propan, Propen, Isobutan
und Isobuten wurden den einzelnen metallischen Bestandteilen des Kata-
lysators bestimmte Funktionen bzw. katalytische Eigenschaften zugeordnet.
Allerdings konnte bislang die Identifikation der Funktionen und katalytischen
Eigenschaften noch nicht abschliefend geklédrt werden. In der Literatur finden
sich die in Tabelle 2.3 zusammengefassten Erkldrungsansitze. Des Weiteren
werden auch Synergieeffekte der einzelnen Metalle diskutiert. Neben Kan be-
richtet auch Briickner [117] insbesondere {iber die Bildung von aktiven Zentren
aus Mo-V-Clustern an der Katalysatoroberflidche.

2.5 Reaktionsnetz

Es werden wenige Untersuchungen zur Reaktionskinetik der Direktoxidati-
on von Isobutan bzw. Isobuten zu MAC und MAA berichtet. Die Intention
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2 Theoretischer Hintergrund

Tabelle 2.3: Literaturangaben zu Funktionen bzw. katalytischen Eigenschaften der Metall-Ionen
in Mo-V-Te-Nb-Mischoxid-Katalysatoren.

Quelle Metall-Ion | Funktion

Aktivierung des Alkans, Chemiesorption

S5+ 6+
[81,109] Mo>* /Mo von Sauerstoft, Oxidation des Molekiils

Aktivierung des Alkans, Dehydrierung des
[25,109,118,119]| V**/V3* |Alkans zum Alken, Bildung des ungesiit-
tigten Aldehyds

Kristallphasenbildung, Abstraktion von a-
[81,109,118] Te** Wasserstoft, Oxidation des Alkens zum un-
gesittigten Aldehyd

Kristallphasenbildung, Stabilisierung der
aktiven Zentren, Oxidation des ungesittig-
ten Aldehyds zur korrespondierenden un-
gesittigten Sdure bzw. CO,

[109,118] Nb>*

dieser Arbeiten besteht darin, ein Reaktionsnetz abzuleiten, geeignete Zeit-
gesetze fiir die Reaktion zu formulieren, um die Aktivierungsenergien und
Reaktionsordnungen zu bestimmen. In der Literatur finden sich verschiedene
Erkldrungsansitze fiir den Mechanismus bzw. die Reaktionsschritte und Zwi-
schenprodukte.

Abbildung 2.9 zeigt das von Costine zusammengefasste Reaktionsschema fiir
verschiedene Heteropoysdure- und Molybdin-basierte Katalysatoren [120].
Aus der Abbildung geht hervor, dass Isobutan nicht direkt zu MAA reagiert,
sondern iiber die Zwischenprodukte Isobuten und MAC umgesetzt wird. Fer-
ner wird angenommen, dass alle Reaktionsspezies an der Bildung der Ne-
benprodukte, unter anderem CO und CO,, beteiligt sind. Im Gegensatz dazu
berichtet Trifird [30] die Moglichkeit der Direktoxidation von Isobutan zu
MAC bzw. MAA und Maleinsdure-Anhydrid ohne die Bildung von Isobuten
als Zwischenprodukt. Nach Trifirdo werden die Nebenprodukte aus bestimmten
Reaktionsspezies gebildet. Dabei reagieren Isobutan, MAC und MAA zu CO;
CO; wird aus MAC und MAA gebildet; das weitere Nebenprodukt Essigsdure
wird nach Trifird aus MAC und MAA gebildet [30].
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2.5 Reaktionsnetz

HsC
>—CH3
HaC
Isobutan \
H2C\ o] HaC
// ———> Nebenprodukte «——— >:CH2
HsC OH HsC
Methacrylséure \ / Isobuten
HZC\ /o
H,C

Methacrolein

Abbildung 2.9: Reaktionsnetz gemil Costine [120].

Fiir die partielle Oxidation von Isobuten werden Reaktionsnetze berichtet, die
mit dem entsprechenden Teil fiir die Oxidation von Isobutan zu MAC bzw.
MAA, iibereinstimmen. Ein wesentlicher Unterschied besteht darin, dass nicht
in allen Untersuchungen MAA als Produkt berichtet wird.

Lintz berichtet ein Reaktionsnetz, in dem Isobuten zunéchst zu MAC oxidiert
wird. Das so gebildete MAC wird nur zu MAA oxidiert und geht keine Oxi-
dationsreaktion zu den Nebenprodukten ein [98]. Die Nebenprodukte werden
direkt aus Isobuten oder aus MAA gebildet. Da die Nebenprodukte in deut-
lich geringeren Mengen als die Hauptprodukte gebildet wurden, fasste Lintz
vereinfachend die gebildeten Nebenprodukte zu der Pseudo-Reaktionsspezies
“Verbrennungsprodukte® zusammen. Ruiz [121] und Hoornaerts [122] be-
schreiben die partielle Oxidation von Isobuten zu MAC mit vergleichbaren
Reaktionsnetzen. In den Untersuchungen wurde MAC als Hauptprodukt de-
tektiert. Als Nebenprodukte wurden nur CO, und Acrolein in sehr geringen
Mengen gebildet.
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3 Experimentelle Methoden

3.1 Synthese des neuen Mischoxid-Katalysators
»M3*

Als Katalysator wurde ein Mischoxid aus Molybdin, Vanadium, Tellur und
Niob verwendet. In Vorversuchen hat sich gezeigt, dass die Zusammenset-
zung Mo7V 3Tep 23Nbg 2150, am ehesten geeignet ist, direkt MAC zu bilden,
vergleiche Anhang A.8. Das Mischoxid wurde nasschemisch mittels Hydro-
thermal-Synthese hergestellt. Durch Einwaage der Vorldufersubstanzen wird
die Zusammensetzung des Katalysators eingestellt. Die entsprechenden Rein-
heiten der verwendeten Stoffe sind in Anhang A.2 angegeben.

Fiir die Herstellung wurden bei 80 °C jeweils in 160 mL demineralisiertem
Wasser Ammoniumheptamolybdat (A), Ammoniummetavanadat (B) und Am-
moniumniobatoxalat (C), unter stetigem Riihren mit 200 U-min~" gelost. Die
fiir die Zusammensetzung Mo7 Vg 3Tep 23Nbg 2150, bendtigten Massen von
Ammoniumheptamolybdat, Ammoniummetavanadat, Tellursdure und Ammo-
niumniobatoxalat sind in Tabelle 3.1 aufgelistet. Daraus ergaben sich eine
Ammoniumheptamolybdat-Konzentration von 0,25 mol-L~! in Losung (A),
eine Ammoniummetavanadat-Konzentration von 0,076 mol-L~! in Losung
(B) und eine Ammoniumniobatoxalat-Konzentration von 0,054 mol-L™" in
Losung (C).

Nach vollstindigem Losen farbte sich Losung (A) hellgelb, wohingegen die
Losungen (B) und (C) keine Fiarbung aufzeigten. Ferner bildete sich in allen
Losungen kein Niederschlag. Es stellte sich in Losung (A) und (B) pH = 6
und in Losung (C) pH = 1 ein. Anschliefend wurde Losung (B) zu Losung
(A) tberfiihrt. Dabei firbte sich die klare Mischung (AB) dunkelgelb. Da-
nach wurde Tellursdure (D) zur Mischung (AB) zugegeben. In der Mischung
(ABD) ergab sich eine Tellursidure-Konzentration von 0,029 mol -L!, wobei
der pH-Wert (pH = 6) konstant blieb. Es zeigten sich kurzzeitig rote Schlieren
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3 Experimentelle Methoden

Tabelle 3.1: Einwaagen der Substanzen fiir die Katalysatorsynthese.

Vorldufersubstanz Eingewogene Massen / g
Ammoniumheptamolybdat Tetrahydrat 49 457
(NHy)sM 07024 -4H,0 ’
Ammoniummetavanadat NH;,V O3 1,423
Ammoniumniobatoxalat 2615
NH4NbO(C204)2 ')CHQO ’

Tellursdure Te(OH )g 2,148

in der Mischung, die sich wiederum schnell auflsten und die dunkelgelbe
Farbung nicht weiter beeinflussten. Abschlieend wurde bei 80 °C Losung (C)
in 25 mL-Schritten zugegeben. Die Zugabe von Losung (C) dnderte weder
die Farbung noch den pH-Wert, sodass die finale Mischung bei konstantem
pH-Wert (pH = 6) fiir ca. 400 min bei 80 °C, im nicht abgedeckten Becherglas,
eingedampft wurde. Nach wenigen Minuten triibte die Losung ein und es bil-
dete sich ein gelbgriiner Niederschlag.

Nach vollstindigem Verdampfen wurde der gebildete gelbgriine Riickstand ge-
mif dem in Abbildung 3.1 dargestellten Temperaturprofil, als statische diinne
Schicht in einer nicht abgedeckten Keramikschale, in ruhender Luft kalziniert.
Fiir reaktionstechnische Experimente wurde nach dem Kalzinieren eine Par-
tikelgroBenfraktion von 315 pm bis 500 um durch Mahlen und Aussieben
eingestellt.

175 min 240 min 400 min 120 min 550 min
25°C 200 °C 200 °C —> 600 °C 600 °C 50 °C
HR =1°C:min? HR =1°C'min?

Abbildung 3.1: Zeitlicher Temperaturverlauf bei der Kalzinierung des Katalysatorvorldufers an
ruhender Luft; HR = Heizrate.

3.2 Physikalisch-chemische Charakterisierung

Die genauen Metallanteile im Katalysator wurden mittels optischer Emissi-
onsspektroskopie mit induktiv gekoppeltem Plasma (ICP-OES) am Institut fiir
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3.3 Reaktionstechnische Untersuchungen

Angewandte Materialien - Angewandte Werkstoffphysik (IAM-AWP), Che-
mische Analytik des KIT bestimmt. Dafiir wurde die Katalysatorprobe durch
mikrowellen-unterstiitzte Sdureextraktion aufgelost.

Anhand der Metallanteile wurde die Kristallstruktur des Mischoxid-Katalysa-
tors mittels Rontgendiffraktometrie am Institut fiir Funktionale Grenzflachen
(IFG) des KIT identifiziert. Mithilfe der Rietveld-Analyse wurde die Kristall-
struktur verfeinert sowie die Raumgruppe und die Gitterkonstanten bestimmt.
Ferner konnten die statistische Besetzungsdichte der Metalle, die Phasen-
Zusammensetzung sowie die Massenanteile der kristallinen Phasen bestimmt
werden [123,124]. Als weitere Randbedingung wurde dabei die Feststoffdichte
herangezogen.

Das Vorhandensein eines Porensystems im M3-Katalysator wurde durch
Stickstoff-Physisorptionsisothermen bei 77 K und durch Quecksilberporo-
simetrie untersucht. Die Quecksilberporosimetrie erfasst nur Meso- und Ma-
kroporen mit Durchmessern grofler als 3 nm. Komplementir dazu lassen sich
aus den Ad- und Desoptionsisothermen von Stickstoff Informationen iiber
Mikro- und Mesoporen ableiten sowie die massenbezogene, spezifische Ober-
flache bestimmen. Am IFG wurden die Sorptionsdaten zudem mit Hilfe von
DFT-Berechnungen (DFT = density functional theory) numerisch angepasst.
Die Morphologie der Katalysatorpartikeln wurde anhand von Laser-Mikrosko-
pie (LSM) Aufnahmen und Rasterelektronenmikroskopie (REM)-Aufnahmen
untersucht. Eine detaillierte Ubersicht zu den verwendeten Geriten und Mess-
routinen ist in Anhang A.3 aufgefiihrt.

3.3 Reaktionstechnische Untersuchungen

3.3.1 Beschreibung der Versuchsanlage

Die Versuche zur Bestimmung der katalytischen Eigenschaften des M3-
Katalysators in der partiellen Oxidation von Isobutan bzw. Isobuten wurden an
einer kontinuierlich betriebenen Laboranlage mit Festbettreaktor und online-
Analytik durchgefiihrt. In Abbildung 3.2 ist das vereinfachte Verfahrensflief3-
bild dargestellt. Ein detailliertes AnlagenflieBschema ist in Abbildung A.1 in
Anhang A.1 zu finden. Die Anlage ldsst sich im Wesentlichen in drei Abschnitte
unterteilen: Eduktdosierung, Reaktor mit Bypass, Produktanalyse und
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3 Experimentelle Methoden

Luft MFC
HO =
0, ep—{wrel——

Iso-Butan / MFC
Iso-Buten

N =)—]mFc

Katalytischer
Nachverbrenner

'erdampfer

~
R Abgas

Cyclopropan ¢
in N, _@

Abbildung 3.2: Vereinfachtes VerfahrensflieSbild der Versuchsanlage. MFC = Massendurchfluss-
regler, GC = Gaschromatograph, IR = Infrarot-Gasanalysator fiir CO und CO,.

Abgasnachbehandlung. Im Folgenden werden die einzelnen Anlagenabschnit-
te und Funktionsweisen néher erldutert.

Eduktdosierung

Die gasformigen Edukte Sauerstoff, Stickstoff sowie Isobutan bzw. Isobuten,
der interne Standard (3 Vol. —% Cyclopropan in N, ) wurden Druckgasflaschen
entnommen und mittels Massendurchflussregler (MFC, BROOKS 5850 E bzw.
5850 TR) dosiert. In Anhang A.2 sind die Reinheiten der verwendeten Gase
aufgelistet. Die fiir die Nachverbrennung bereitgestellte Druckluft wurde iiber
einen zusitzlichen MFC (Bronkhorst HI-TEC F-201C) dosiert. Des Weiteren
wurden Wasserstoff, synthetische Luft sowie Helium als Tréigergas fiir den
Gaschromatographen benétigt. Die Dosierung erfolgte im Geriit selbst.

Die geforderte Wasserdampfkonzentration wurde iiber ein Verdampfer-Kon-
densator-System eingestellt. Hierbei wurde in einem zylindrischen Verdampfer
(d =85 mm,1=500 mm) Wasser fliissig vorgelegt und bei einer definierten Tem-
peratur verdampft. Die Gasstrome von Sauerstoff, Stickstoff und Isobutan bzw.
Isobuten wurden gemischt und durch das Verdampfer-Kondensator-System
geleitet. Die verschiedenen Wasserdampfkonzentrationen wurden anhand der
Dampfdruckkurve durch entsprechende Kombinationen der Verdampfer- und
Kondensatortemperaturen eingestellt. Dabei wurde die Verdampfertemperatur
5 °C hoher als fiir die einzustellende Wasserdampfkonzentration erforderlich
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3.3 Reaktionstechnische Untersuchungen

war gewihlt, um eine ausreichende Wasserdampfmenge bereitzustellen. Im
Anschluss wurde im Kondensator der Gasstrom um 5 °C unter die Verdampfer-
Temperatur abgekiihlt, sodass ein Teil des Wasserdampfs auskondensierte und
eine konstante exakte Wasserdampfkonzentration sichergestellt werden konnte.
Der Kondensator wurde iiber einen Thermostat (Lauda, RML6) mit Wasser als
Wirmetrdgermedium temperiert. Der Anlagendruck wurde {iber den Druck im
Verdampfer-Kondensator-System bei allen Versuchen eingestellt. Mit einem
4-2-Wege-Ventil konnte das Verdampfer-Kondensator-System umgangen und
die Versuchsanlage gespiilt werden.

Das Auskondensieren des Wasserdampfs bzw. der Produkte wurde durch Auf-
heizen aller relevanten Abschnitte der Anlage auf eine Rohrleitungstemperatur
von > 200 °C, vermieden.

Reaktor und Bypass

Bei dem verwendeten Reaktor handelt es sich um einen integral betriebe-
nen Rohrreaktor aus Edelstahl mit Festbettkatalysator. Die Gesamtlidnge des
Rohrs betrigt 1g = 350 mm, der Innendurchmesser dg = 16 mm. Durch ein
radial mittig positioniertes Thermoelementfithrungsrohr konnte die Tempe-
ratur axial in der Katalysatorschiittung bestimmt werden. Dazu wurde ein
Ni/CrNi-Thermoelement in dieses Fiihrungsrohr eingefiihrt. Die Beheizung
des Reaktors erfolgte iiber elektrische Widerstandsheizungen. Diese wurden
in einem von auflen spiralformig eingefrifiten Aluminiummantel gewickelt, der
den Reaktor umgab. Nach aulen war der Heizmantel durch Glaswolle isoliert.
Eine schematische Darstellung des gefiillten Reaktors ist in Abbildung 3.3
gezeigt. Wie in der Abbildung dargestellt, durchstromt der Gasstrom den Re-
aktor von oben nach unten. Die Katalysatorpartikeln wurden mittig im Reaktor
in einer isothermen Zone platziert. Das Siliciumcarbid (SiC) (mittlerer Parti-
keldurchmesser dg;c = 1 mm) vor der Katalysatorschiittung gewéhrleistet das
Ausbilden einer homogenverteilten Stromungsfront im befiillten Reaktor, so-
dass eine ideale Kolbenstromung (Propfstromung) angenommen werden kann.
Wie in der Abbildung zu sehen ist, wird die Katalysatorschiittung von Zonen
aus SiC (mittlerer Partikeldurchmesser ds;c = 0,2 mm) eingeschlossen und so
die Position in der isothermen Zone gewihrleistet. Die einzelnen Zonen wer-
den durch Glaswolle getrennt. Durch die Glaswolle werden das Vermischen
der einzelnen Schichten sowie ein Partikelaustrag aus dem Reaktor vermieden.
Des Weiteren wird durch die Fiillung des Reaktors mit SiC eine homogene
Wirmeverteilung im Reaktor gewihrleistet.
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Abbildung 3.3: Schematische Darstellung des befiillten Reaktors.

Durch ein 3-2-Wege-Ventil kann der Reaktor umgangen werden, um iiber den
Bypass die Eingangskonzentration von Isobutan bzw. Isobuten zu bestimmen.

Analyse und Abgasnachbehandlung

Zur Analyse der Produktverteilung wird ein Gaschromatograph (GC, Hewlett
Packard, 6890) verwendet. Das den Reaktor verlassende Produktgas wird mit
dem internen Standard Cyclopropan fiir die Analyse im GC gemischt. Cyclo-
propan wurde gewihlt, da es in der betrachteten Reaktion nicht gebildet wird
und es im Chromatogramm zu keiner Uberschneidung mit Produktspezies
kam. Nach dem Mischen mit dem internen Standard stromte das Gasgemisch
durch die externe Probenschleife des GC. Dem Produktgemisch wird durch
ein pneumatisch geschaltetes Probenschleifenventil (VICI VALCO, SSAGU-
WE) ca. alle 26 Minuten eine Probe entnommen und durch das Trigergas
Helium dem GC zur Analyse zugefiihrt. Der GC ist mit einer Kapillarsaule
(V&W CP-Sil 5 CB for Formaldehyde, 60 m x 320 um x 8 um), einem Flam-
menionisationsdetektor und einem Wirmeleitfihigkeitsdetektor ausgestattet.
Weitere Angaben zum GC und zu den Analyseparametern sind in Anhang A.4
aufgefiihrt. Fiir die Abgasnachbehandlung wird der gesamte Gasstrom nach
dem Probenschleifenventil mit einem auf 200 °C vorgeheizten Druckluftstrom
(VDmckluf, = 15000 mLy-min~") gemischt und in den katalytischen Nach-

32



3.3 Reaktionstechnische Untersuchungen

verbrenner (KNV) geleitet. Im KNV werden die organischen Bestandteile
des Gasstroms bei 400 °C vollstindig zu Kohlenstoffdioxid CO, und Was-
ser oxidiert. Als Katalysator wird ein monolithischer Trigerkatalysator mit
Cu/Mn-Oxid als Aktivkomponente verwendet, der in einen 408 mm langen
Reaktor mit 106 mm Durchmesser eingepasst wurde. Ein Teil des Abgases
wird kontinuierlich durch ein Infrarot-Spektrometer (Rosemount Binos) gelei-
tet und die CO;,-Konzentration gemessen. Durch Abgleich des CO,-Signals
fiir Bypass- und Reaktormessung konnte die Kohlenstoffbilanz kontinuierlich
iiberpriift werden.

Sicherheitseinrichtungen

Da beim Kontakt von Kohlenwasserstoffen mit Sauerstoff grundsitzlich Explo-
sionsgefahr besteht, wurden apparative Mainahmen vorgenommen, um eine
Schidigung der Versuchsanlage durch unkontrollierte Reaktion (Runaway bzw.
Explosion) zu verhindern und den sicheren Anlagenbetrieb zu gewihrleisten.
Eine Abschitzung der Explosionsgrenzen bei Reaktionsbedingungen ist in An-
hang A.7 dargestellt.

Das fiir die Reaktion verwendete Reaktionsrohr ist auf einen maximalen Reak-
tionsdruck von 80 bar absolut bei einer Temperatur von 600 °C ausgelegt. Alle
weiteren mit Druck beaufschlagten Anlagenkomponenten sind aus Edelstahl
und auf einen Druck von mindestens 34 bar absolut bei 230 °C ausgelegt. Da-
bei wurden fiir die 3-2-Wege-Ventile PEEK und im Uberstromventil Fluorkau-
tschuk FPM als Dichtungsmaterial verwendet, um eine Materialvertriglichkeit
und -bestidndigkeit der Dichtungen mit den Edukten und Produkten zu gewéhr-
leisten. Die Gasdosierung von Sauerstoff bzw. der Kohlenwasserstoffe wurde
bei Uberdruck durch ein Magnetventil geschlossen. Das Magnetventil wurde
durch einen Druckwichter bei Erreichen eines Anlagendrucks von 3 bar abso-
lut aktiviert. Ein Uberstromventil oberhalb des Reaktors verhinderte im Storfall
den unkontrollierten weiteren Anstieg des Anlagen- bzw. Reaktordrucks iiber
3.5 bar absolut. Daher konnten mittels Offnen einer zusitzlichen Abgaslei-
tung Schiden an der Versuchsanlage durch Uberdruck verhindert werden. Zur
Vermeidung von Ubertemperaturen im beheizten Anlagenbereich wurde eine
Heizungsabschaltung in der Anlagensteuerung implementiert, die bei Errei-
chen eines Toleranzwerts fiir Ubertemperatur die Stromzufuhr der Heizungen
sowie die Dosierung von Sauerstoff und des Kohlenwasserstoffs abschaltete
und die Notspiilung der Versuchsanlage mit Stickstoff als Reaktionsstopper
ausloste.
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3.3.2 Versuchsdurchfiihrung

Der mit Katalysator befiillte Reaktor wurde vor dem Einbau in die Anlage se-
parat einem Dichtigkeitstest mit Stickstoff bei 7 bar absolut unterzogen. Nach
dessen Einbau erfolgte ein Dichtigkeitstest der gesamten Versuchsanlage mit
Stickstoff bei 2,5 bar absolut.

Vor der Aufnahme eines Messpunkts wurden die Volumenstrome von Isobutan
bzw. Isobuten, Sauerstoff, Stickstoff und der Wasserdampfpartialdruck im By-
pass eingestellt und die Versuchsanlage mit dem angestrebten Anlagendruck
beaufschlagt. Nach Erreichen des stationdren Zustands wurde die Anfangs-
konzentration iiber den Bypass mittels GC-Analyse bestimmt. Dazu wurden
mindestens drei Proben aus dem Gasstrom analysiert und deren Ergebnis ge-
mittelt. AnschlieBend wurde das Reaktionsgemisch durch den Reaktor auf die
Katalysatorschiittung geleitet und die Reaktionstemperatur eingestellt. Nach
Erreichen des stationdren Zustands wurden wieder mindestens drei Proben in
Folge im GC analysiert. Die Stoffmengenstrome der einzelnen Spezies wurden
aus dem Mittelwert der aus den Chromatogrammen erhaltenen Peakflichen
berechnet, siehe Abschnitt 3.3.3. Zur Bestimmung der katalytischen Eigen-
schaften wurden zum einen die Temperatur zwischen 380 °C und 420 °C in
20 °C-Schritten und zum anderen die Edukt-Zusammensetzung gezielt vari-
iert. Die betrachteten Reaktionsbedingungen fiir die partielle Oxidation von
Isobutan bzw. den Vergleich von Isobutan und Isobuten sind in Tabelle 3.2
aufgelistet.

Fiir die partielle Oxidation von Isobutan wurden Konzentrationen oberhalb
der oberen Explosionsgrenze als giinstig berichtet [9,22,24,25,70,72,80-84,
125-128]. In Anlehnung an Literaturwerte fiir giinstige Isobutankonzentratio-
nen fiir Mo-basierte Mischoxid-Katalysatoren [22, 24, 25, 84], wurde fiir die
Versuchsreihe der partiellen Oxidation von Isobutan eine Konzentration von
21,5 Vol. — % betrachtet.

Im Gegensatz zur Oxidation von Isobutan wurden fiir Isobuten geringere
Konzentrationen betrachtet. Der Grund dafiir ist, dass fiir Isobuten gerin-
gere Konzentrationen als giinstig fiir die Oxidation zu MAC berichtet wer-
den [25,26,52,70,81,84,94,96,98,104,129-134]. Tabelle 3.3 zeigt die in der
partiellen Oxidation von Isobuten betrachteten Reaktionsbedingungen.

In der Oxidation von Isobuten stellte die hohe Warmefreisetzung der Reaktion
ein echtes Problem dar, da es dadurch oft zum thermischen Runaway kam.
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Tabelle 3.2: Reaktionsbedingungen fiir die partielle Oxidation von Isobutan bzw. den Vergleich

von Isobutan und Isobuten.

Parameter Einheit Variationsbereich
Reaktionstemperatur 7g °C 380 /4007420
Reaktordruck pr bar 1,5

Masse Katalysator mgq; g 1 bis 5
Volumenstrom (NTP) Vge s mLpy-min—1 50 bis 200
Kohlenwasserstoffkonzentration Vol. — % 21,5
Eduktverhéltnis O,:Kohlenwasserstoff — 2:1/1:170,4:1
Wasserdampfkonzentration Vol. - % 35,5

Tabelle 3.3: Reaktionsbedingungen fiir die partielle Oxidation von Isobuten.

Parameter Einheit | Variationsbereich
Reaktionstemperatur Tg °C 380 /4007420
Reaktordruck pg bar 1,86
Masse Katalysator mg q; g 1bis 5
Volumenstrom (NTP) Vi, mLy-min—1| 880 bis 1320
Isobutenkonzentration Vol. — % 3/6,4/10
Eduktverhiltnis O,:Isobuten — 3:1/2:1/1:1
Wasserdampfkonzentration Vol. — % 9,7

Aufgrund dieser Problematik mussten viele Messpunkte verworfen werden.
Deshalb sind in den Grafiken in Kapitel 6 nur relativ wenige Messpunkte
dargestellt. Das Auftreten des thermischen Runaway wurde durch folgende

Reaktionsparameter sogar begiinstigt:

e Sauerstoffkonzentrationen groBer 10 Vol. — % bei O,:Isobuten >3:1

o Heizraten iiber 10 K-i~!
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» Reaktionstemperaturen hoher als 420 °C. Diese konnten temporér auf-
treten, wenn es regelkreisbedingt zum sogenannten “Uberschwingen*
der Reaktortemperatur kam.

3.3.3 Versuchsauswertung

Modifizierte Verweilzeit

Ein wichtiger Parameter fiir heterogen-katalysierte Reaktionen ist die modifi-
zierte Verweilzeit 7,,,4. Diese ergibt sich aus dem Quotienten von Katalysator-
masse und Gesamtvolumenstrom am Reaktoreintritt bei Reaktionsbedingun-
gen. Im Rahmen dieser Arbeit wurde 7,,,4 durch das systematische Verindern
der Katalysatormasse und des Gesamtvolumenstroms variiert.

MK at
Timod L 3.1)
" Vein(Tr,PR)
Mit: Tmoa: Modifizierte Verweilzeit, [Tmoa] = kgkar-sm™>
MKat' Masse des Katalysators, [mgq] = kg

Vein(Tr,pr):  Gesamtvolumenstrom am Reaktoreintritt bei

Reaktionsbedingungen, [V oin(Tg, pr)] = m3-s7!

Stoffmengenstrome

Durch die Gaschromatographanalyse konnen die Stoffmengenstrome der Eduk-
te und Produkte bestimmt werden. Aus den Peakflichen werden absolute Werte
fiir die Stoffmengenstrome der verschiedenen Substanzen i berechnet. Dafiir
werden die jeweilige Flidche F; auf die Flidche des internen Standards Cyclopro-
pan und der jeweilige Stoffmengenstrom auf den bekannten Stoffmengenstrom
von Cyclopropan bezogen (Gleichung 3.2). In Anhang A.4 sind weitere Infor-
mationen zum Gaschromatographen und der Analyse aufgefiihrt.

N; F;
- = fi,Cycloprapan e (3.2)

NCycluprnpan FCyclopropan
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3.3 Reaktionstechnische Untersuchungen

Mit: N;: Stoffmengenstrom der Spezies i, [N;]=mol-min~!

fi.cyciopropan: Relativer Korrekturfaktor, [f; cyciopropan] = -
F;: Peakfliche der Spezies i, [F;] = pA-s (FID) bzw.
uV-s (WLD)

Anhand der austretenden und eintretenden Kohlenstoffstrome wird die Kohlen-
stoffbilanz W¢ berechnet, wie in Gleichung 3.3 gezeigt. Dazu werden die Koh-
lenstoffstrome iiber die im Infrarot-Analysator gemessene CO,-Konzentration
des aus dem KNV austretenden Gasstroms ermittelt. Dabei ist es durch die
Ventilschaltung moglich, den eintretenden Kohlenstoffstrom in der Ventilstel-
lung “Bypass® und den austretenden Kohlenstoffstrom in der Ventilstellung
“Reaktor zu bestimmen. Die Verbrennung im KNV ist vollstindig, sodass
nach dem KNV kein CO detektiert wird. Die Kohlenstoffbilanz ist fiir ¥¢ = 1
exakt erfiillt, die mit einer Genauigkeit von 3 % erreicht wurde. Im Folgenden
werden zur Vereinfachung Isobutan und Isobuten mit KWS abgekiirzt.

Nl s "
po = il o (3.3)

NKws,ein - ®kws

Mit: e Kohlenstoftbilanz, [Y¢] = -
N i.aus:  Stoffmengenstrom der austretenden Spezies i,
[Ni,a,”] = mol-min~!
Nxw s.ein- Eintretender Isobutan- bzw. Isobuten-Stoffmengenstrom,
[Nkws.ein] = mol-min™!
;: Kohlenstoftzahl der Spezies i, [«;] = -
aKws: Kohlenstoffzahl von Isobutan bzw. Isobuten, [a;] = -

Im Gaschromatographen konnten alle gebildeten Kohlenwasserstoff-Produkt-
spezies und CO; detektiert werden. Da die Kohlenstoffbilanz in den herange-
zogenen Messungen erfiillt ist, ist gemif Literatur-Angaben zum Produktspek-
trum zu vermuten, dass in der Reaktion auch CO gebildet wird. Somit muss
die Kohlenstoffmenge, die nicht in den Kohlenwasserstoff-Produktspezies und
CO; enthalten ist, CO sein. Daher wurde die durch Reaktion gebildete Menge
an CO unter der Voraussetzung, dass keine Kohlenstoffablagerung auf dem
Katalysator stattfindet, implizit gemil} Gleichung 3.4 bestimmt.
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Nco = Nkws,ein® ¥kws — ZNi,aus Ca; 34
Mit: Nco: CO-Stoffmengenstrom, [Ncol = mol-min™!
Niws: Stoffmengenstrom von Isobutan bzw. Isobuten,
[Nxws] = mol-min~!
N;: Stoffmengenstrom der Spezies i, [N;] = mol-min~!
aARws: Kohlenstoffzahl von Isobutan bzw. Isobuten, [«;] = -
;: Kohlenstoftzahl der Spezies i, [@;] = -

Umsatz und Selektivitit

Aus den mittels Gleichung 3.2 und 3.4 bestimmten Stoffmengenstromen kon-
nen zum einen der Umsatz der Edukte Isobutan bzw. Isobuten und zum anderen
die Selektivititen der Produkte berechnet werden. Damit ergibt sich fiir den
Umsatz die Gleichung 3.5.

NKWS,ein - NKWS,aus
Xkws = - 3.5)
NKkwS,ein

Mit: Xgws: Isobutan- bzw. Isobutenumsatz, [ Xgws]| = -
Niws: Stoffmengenstrom von Isobutan bzw. Isobuten,
[Nrxws] = mol-min™!
Indizes:  ein = Reaktoreintritt; aus = Reaktoraustritt

Der Sauerstoffumsatz kann nur rechnerisch ermittelt werden, da es mit der
verwendeten Analytik nicht moglich war die ein- und austretenden Stoffmen-
genstrome an Sauerstoff zu detektieren. Der Sauerstoffumsatz wird aus dem
Quotienten von dem in den Produktspezies enthaltenen Stoffmengenstrom an
Sauerstoff und dem dosierten Stoffmengenstrom an Sauerstoff berechnet. Dazu
werden die Produktstoffmengenstrome mit der jeweiligen Sauerstoftzahl &p,
multipliziert und summiert.
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XOZ — Zi Nt:,aus : é:i,Oz (36)
NOg,ein

Der dosierte Stoffmengenstrom an Sauerstoff wird aus dem Sauerstoffvolu-
menstrom und dem Molvolumen V,; berechnet.

. Vo.ein(Tn,
Noyein = W (3.7)

Mit: Xo,: Rechnerischer Sauerstoffumsatz, [Xp,] = -

N 0,,ein: Bintretender Sauerstoffstoffmengenstrom,
[NOz,ein] = mol-min~!

N i.aus: Stoffmengenstrom der Produktspezies i, [N iaus) = mol-min~

&i.0,0  Sauerstoffzahl der Spezies i, [&i0,] = -

Voz,e,-n: Eintretender Sauerstoffvolumenstrom bei Normbedingungen,
[VOz,ein] =m3-min~!

Vi Molvolumen = 22,413 m?-mol™", [Vas] = m>-mol ™!

1

In der Oxidation von Isobutan bzw. Isobuten werden CO,, MAC und Wasser
als Hauptprodukte gebildet. Als Nebenprodukte werden MAA, Aceton und
Essigsdure sowie Methan, Ethen, Propen, Acrolein und Acrylsdure in Spuren
detektiert. Da Wasser nicht im GC gemessen werden kann, wird die Selekti-
vitdt gemdB Gleichung 3.8 kohlenstoffnormiert definiert. Dazu werden sowohl
Edukt- als auch Produktstoffmengenstrom mit der entsprechenden Kohlenstoft-
zahl o multipliziert:

R NP,aus - NP,ein ap
Sp.kws = = - : (3.8)
NKWS,ein - NKWS,aus AKWS

Mit: RS p.kws: Reaktorselektivitit (kohlenstoffnormiert) zu Produkt P
aus KWS, [RSp gws]=-

Np: Stoffmengenstrom von Produkt P, [Np] = mol-min~"

39



3 Experimentelle Methoden

Niws: Stoffmengenstrom von Isobutan bzw. Isobuten,
[Nkws] = mol-min~!
ap: Kohlenstoftzahl von Produkt P, [ap] = -
AKws: Kohlenstoffzahl von Isobutan bzw. Isobuten, [agws] = -
Indizes: ein = Reaktoreintritt; aus = Reaktoraustritt

Aufgrund der Massenerhaltung muss die Summe aller Selektivititen Rg P.KWS
den Wert 1 ergeben. Durch diese SchlieBbedingungen konnte der bestimmte
Stoffmengenstrom an CO und damit die Kohlenstoffbilanz iiberpriift werden.

Die sauerstoffnormierte Reaktorselektivitit ergibt sich analog zur kohlenstoft-
normierten Selektivitit nach Gleichung 3.9. Dabei wird der Quotient aus der
Menge an gebildeter Produktspezies und der abreagierten Stoffmenge von
Sauerstoft gebildet und mit dem Quotienten der Anzahl an Sauerstoffatomen
in der Produktspezies P (£p) und im Sauerstofmolekiil (£p, = 2) multipliziert.

NP,aus - NP,ein fP

RSp.o, = 3.9)

NOZ,ein - NOg,aus 602

Mit: RS p.0,. Reaktorselektivitit (sauerstoffnormiert) zu Produkt P aus O,,

[®Sp.0,]=-
Np: Stoffmengenstrom von Produkt P, [N p]=mol-min~!
No,: Stoffmengenstrom von Sauerstoff, [N,] = mol-min~"
ép: Sauerststoffzahl von Produkt P, [ép] = -
éo,: Sauerstoffzahl von Sauerstoff = 2, [£p,] = -

Indizes: ein = Reaktoreintritt; aus = Reaktoraustritt

Aus dem Produkt von Umsatz Xgws und kohlenstoffnormierter Selektivitét
Rg p.xkws wird die Ausbeute Yp gws fiir jede Produktspezies P berechnet. Sie
gibt an, wie viel Produkt pro eingesetzter Eduktmenge gebildet wird.

Mo — Npai
Ypkws = Xkws @ "Spxws = — 0 (3.10)

Nkws, ein
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Mit: Yp kws:  Ausbeute an Produkt, [Yp xkws] = -

Xkws: Isobutan- bzw. Isobutenumsatz, [ Xgws] = -

Rg p.xkws: Reaktorselektivitit (kohlenstoffnormiert) zu Produkt P
aus KWS, [RSP,Kws] =-

Np: Stoffmengenstrom von Produkt P, [Np] = mol-min~

Nkws: Stoffmengenstrom von Isobutan bzw. Isobuten,
[N:.o] = mol-min~!

Indizes: ein = Reaktoreintritt; aus = Reaktoraustritt

1

Die Raum-Zeit-Ausbeute (RZA) wird hdufig angegeben, um verschiedene
Katalysatoren zu vergleichen. Fiir einen kontinuierlich durchstromten Reak-
tor wird diese durch den Quotienten des Massenstroms an gebildetem Pro-
dukt i rizp; und dem Reaktionsvolumen Vg berechnet. Fiir den Vergleich
von heterogen-katalysierten Reaktionen wird der gebildete Massenstrom an
Produkt hiufig auf die Katalysatormasse bezogen, wie in Gleichung 3.11 dar-
gestellt.

RZAp = P Gl
Mg ar
Mit: RZAp: Raum-Zeit-Ausbeute an Produkt P,
[RZAp] = kgp-kgy.  -h™!
np: Massenstrom von Produkt P, [riip] = kgp-h™!
MKat' Katalysatormasse, [mgq:] = kg

Fiir den Vergleich der Aktivitit des verwendeten M3-Katalysators mit berich-
teten Katalysatoren wird als Zeitma3 die Raumgeschwindigkeit Gas Hourly
Space Velocity (GHSV) herangezogen. Die GHSV ist definiert als Quotient aus
Gesamtvolumenstrom und Katalysatorvolumen, vergleiche Gleichung 3.12.
Der Vergleich der RZA erfolgt durch die Auftragung iiber der Weight Hour-
ly Space Velocity (WHSV). Die WHSV ergibt sich aus dem Quotienten von
Edukt-Massenstrom und Katalysatormasse, siche Gleichung 3.13.

- T
GHSV = Vem( N»pN) (312)

VKat
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Mit: GHSV:

42

WHSV:

Vein(TN,pN):

VKat:
Mgws:

MKar-

wHsy = [KWS (3.13)

MK at

Volumenbezogene Raumgeschwindigkeit,
[GHSV]=Ly-Lg. -h!

Massenbezogene Raumgeschwindigkeit,
[(WHSV] = kgrsobutenk iy h™"
Gesamtvolumenstrom am Reaktoreintritt bei
Normbedingungen, [V,;,(Tn,pn)] = Ly-h™!
Katalysatorvolumen, [Vka:] = Lxar
Massenstrom an Isobutan bzw. Isobuten,
[ikws] = kg-h™!

Katalysatormasse, [mgq;] = kg



4 Ergebnisse der
Katalysator-Charakterisierung

4.1 Zusammensetzung und Kristallstruktur

Die genauen Metallanteile im kalzinierten Katalysator wurden durch ICP-
OES Messungen bestimmt. Die durch ICP-OES-Analyse bestimmte mittlere
Elementzusammensetzung des kalzinierten Katalysators ist:
Mo7Vp 31T e 21Nbg, 150x.

Die kristalline Struktur des M o7V 31T ep 21N bo,150x-Mischoxids wurde mit-
tels Rontgenbeugung untersucht. Das bestimmte Diffraktogramm ist in Ab-
bildung 4.1 dargestellt. Ein Datenbankabgleich ldsst vermuten, dass das be-
stimmte Rontgen-Diffraktogramm dhnlich dem von orthorhombischem MoO3
ist, allerdings konnen manche Peaks nicht MoO3 zugeordnet werden. Des Wei-
teren sind im Intervall 10° < 26 < 30° die vier charakteristischen Peaks zu
kleineren Beugungswinkeln 26 verschoben. Die Verschiebung der Peaks so-
wie die zusitzlichen Peaks sind ein Indiz fiir die Substitution von Metallen im
Kristallgitter und die Pridsenz von einer oder mehreren weiteren kristallinen
Phasen.

Durch eine Rietveld-Analyse wurde die Kristallstruktur untersucht. Dabei
wird durch Variation der Raumgruppe des Kristallgitters und der Katalysator-
Zusammensetzung das Beugungsmuster angendhert und so die Kristallstruktur,
die Gitterkonstanten und Zusammensetzung der unbekannten kristallinen Pha-
se bestimmt. Als Randbedingungen fiir die Rietveld-Analyse wurden neben
dem gemessenen Beugungsmuster auch die Feststoffdichte sowie die in der
ICP-OES-Analyse gemessene mittlere Elementzusammensetzung des Kataly-
sators vorgegeben. Die gemessene Feststoffdichte des kalzinierten Katalysators
betrigt pxas = 4,549 g-cm™3. Das Ergebnis der Strukturverfeinerung durch
die Rietveld-Analyse ist eine neuartige kristalline Phase mit orthorhombischer
Grundstruktur mit der Raumgruppe Pbnm #62 und substituierten Vanadium-,
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Abbildung 4.1: Rontgen-Diffraktogramm des M o7V 31T ep 21 N by, 150« -Katalysators.

Niob- und Tellur-Tonen. Diese Substitution resultiert in der Verzerrung des
Kristallgitters und der damit verbundenen Verschiebung der Peaks zu kleine-
ren Beugungswinkeln im Rontgen-Diffraktogramm. Im Folgenden wird die
neuartige kristalline Phase als ,,M3* bezeichnet.

Die berechnete schematische Kristallstruktur der M3-Phase ist in Abbil-
dung 4.2 dargestellt. Die Rietveld-Analyse zeigt, dass die Metalle zwei ver-
schiedene Koordinationsplitze besetzen. Diese sind in Abbildung 4.2 beispiel-
haft durch die Gitterpositionen A und B gekennzeichnet. Die Gitterposition A
wird von Molybdén, Niob und Tellur besetzt und bezeichnet dabei Gitterplitze
nahe denen des Molybdins in der orthorhombischen MoO3-Grundstruktur.
Zusitzlich besetzen Vanadium und Niob neue Oktaederpositionen, die von
denen des Molybdins im MoOs verschieden sind. Diese sind als Position B
gekennzeichnet. Die Vanadium-Ionen besetzen ausschlielich die Gitterposi-
tion B. In der schematischen Darstellung der Elementarzelle in Abbildung 4.2
wird die Substitution durch Positionierung von mehreren Metallen auf einem
Gitterplatz angezeigt, da mit dem verwendeten Softwarepaket die Metalle nicht
anhand der bestimmten Besetzungsdichten differenziert werden kdnnen.

Die Besetzung der Metalle in der Elementarzelle entspricht einer statistischen
Besetzungsdichte von Q = 1,02, die nur geringfiigig von dem theoretischen
Optimum von eins abweicht. Die resultierenden Gitterparameter der neuen
kristallinen M3-Phase sind in Tabelle 4.1 gezeigt.
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4.1 Zusammensetzung und Kristallstruktur
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Abbildung 4.2: Mittels Rietveld-Analyse bestimmter, schematischer Aufbau der Elementarzelle
der M3-Phase. Durch A und B sind beispielhaft die Substitutions-Positionen von
Vanadium, Niob und moglicherweise Tellur gekennzeichnet.

Tabelle 4.1: Durch die Rietveld-Analyse bestimmte Gitterparameter und Volumen der Elemen-
tarzelle der neuen kristallinen M3-Phase im Vergleich zu den berichteten M1- und

M2-Phasen.
Kristalline Phase Raum- a b c Vzelle
gruppe /A /A /A /A3
Mos gVo,12Nbg 08 Tep,0030x | Pbnm #62 | 3,9634(2) | 13,8860(7) | 3,6960(2) |203,41(3)
M1-Phase Pba2 #32 | 21,134(2) | 26,658(2) | 4,0146(3) |2261,8(5)
M2-Phase Pmm?2 #25 | 12,6294(6) | 7,29156(30) | 4,02010(7) | 370,20(4)

Die zusitzlichen Peaks im Rontgendiffraktogramm konnten nicht durch Sub-
stitution erklirt werden und die gemessene Feststoffdichte des Katalysators
wurde nicht erreicht. Daher wurde das Vorhandensein weiterer kristalliner
Phasen iiberpriift. Zunichst wurde ein Datenbankabgleich mit den berichteten
mdglichen kristallinen Phasen durchgefiihrt [9, 22,25, 81, 105, 135]. Aus dem
Abgleich konnte gefolgert werden, dass nur die sogenannte M 1- und/oder M2-
Phase als mogliche weitere Phasen im Katalysator infrage kommen, da deren
Beugungsmuster dhnlich zum Gemessenen sind und die Synthese der M 1- und
M2-Phase dhnlich zu der des M3-Katalysators ist.

Um die Priasenz der M1- und M2-Phase zu iiberpriifen, wurden als erster
Schritt die jeweiligen Rontgen-Diffraktogramme mit dem des Mischoxids
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4 Ergebnisse der Katalysator-Charakterisierung

Mo7Vp 3T ep23Nbo 2150, gegeniibergestellt. In Abbildung 4.3 sind die Dif-
fraktogramme des M o7V 3T ey 23N bo,2150x-Mischoxids und der von Buttrey
et al. [105] berichteten M 1- und M2-Phasen dargestellt.

—M1-Phase
---M2-Phase
—Mo,V 3Teg 23Nby 2150

Intensitait/
g%

0 10 20 30 40 50 60 70 80 920 100
Beugungswinkel (26) / ©

Abbildung 4.3: Vergleich der Rontgen-Diffraktogramme der M1- und M2-Phase nach [105] und
des M o7V 3T ey 23N b 2150 -Mischoxids.

Aus dem Vergleich der Diffraktogramme kann gefolgert werden, dass das Vor-
liegen der M1-Phase ausgeschlossen werden kann, da die Diffraktogramme
keine signifikanten Ubereinstimmungen aufweisen. Fiir die M2-Phase kann
durch den Abgleich keine eindeutige Aussage getroffen werden, da die Diffrak-
togramme nur vereinzelt ibereinstimmende Peaks aufweisen. Um die Priasenz
der M1- und M2-Phase zu iiberpriifen, wurden durch eine Rietveld-Analyse
die vorliegenden Kristallstrukturen und kristallinen Phasen erneut bestimmt.
Dazu wurde zusitzlich zu dem gemessenen Beugungsmuster, der Feststoft-
dichte sowie der mittleren Elementzusammensetzung das Vorliegen der M 1-
und/oder M2-Phase beriicksichtigt. Durch die Beriicksichtigung der M 1-Phase
in der Rietveld-Analyse konnte zum einen das gemessene Rontgendiffrakto-
gramm nicht angepasst werden und zum anderen weder die experimentell
bestimmte mittlere Elementzusammensetzung des Katalysators erreicht noch
die Ladungsbilanz des Katalysators geschlossen werden. Somit kann die M 1-
Phase als mogliche weitere kristalline Phase im Katalysator ausgeschlossen
werden. Unter Beriicksichtigung der M2-Phase in der Rietveld-Analyse zeigte
sich, dass das Rontgen-Diffraktogramm angepasst werden kann. Durch das
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4.2 Oberfliche und Poren

Superpositionsprinzip, unter Voraussetzung einer erfiillten Elementbilanz und
ausgeglichener Ladungsbilanz, kdnnen die Massenanteile der vorliegenden
kristallinen Phasen berechnet werden. Dabei ergab sich eine Mischung aus
92 Gew. — % M3-Phase und 8 Gew. — % M2-Phase. Die Zusammensetzung
der neuen M3-Phase kann aus der gemessenen mittleren Zusammensetzung
des Katalysators und der fiir die M2-Phase berichteten [105], berechnet wer-
den. Damit ergibt sich fiir die neue kristalline Phase eine Zusammensetzung
von MosgV,12Nbg,08(Teg,003)Ox. Somit ist Tellur in der M2-Phase angerei-
chert, wodurch die neue kristalline Phase nur Spuren von Tellur oder sogar
keines enthilt. Die aus der berechneten Zusammensetzung resultierende Fest-
stoffdichte des Mischoxids ist um einen Fehler von 2,6 % erhoht und betrigt
PKat,Rm = 4,671 g-em™.

Als starker Anhaltspunkt fiir die Richtigkeit der Struktur- und Zusammen-
setzungsanalyse kann die Tatsache herangezogen werden, dass sowohl eine
neutrale Ladungsbilanz als auch die Elementbilanz erfiillt sind. Das Vorlie-
gen von reinem MoOj3 kann anhand der Randbedingung, dass beide Bilanzen
erfiillt sein miissen, ausgeschlossen werden.

4.2 Oberflache und Poren

Der kalzinierte Katalysator wurde, wie in Abschnitt 3.2 beschrieben, mittels
Stickstoff-Physisorption bei 77 K untersucht. Die bestimmte Adsorptions- und
Desorptionsisotherme ist in Abbildung 4.4 dargestellt. Die spezifische Ober-
fliche Agpe, wurde gemill der BET-Theorie berechnet [136] und betrigt fiir
den Katalysator Agp., = 1,38 m>-g~ L.

Aus dem Verlauf der Isothermen kann eine erste Aussage iiber die Porositét
bzw. die Art der Poren getroffen werden. In Anhang A.5 ist eine Ubersicht
der Verldufe der moglichen Adsorptions- und Desorptionsisothermen und de-
ren Interpretation gezeigt. Der Verlauf der gemessenen Adsorptions- und De-
sorptionsisothermen entspricht Typ II der Abbildung A.3 im Anhang A.5.
Daraus kann gefolgert werden, dass es sich bei dem betrachteten Mischoxid-
Katalysator um einen unpordsen oder makropordsen Festkorper handelt. In Ab-
bildung 4.4 ist zu erkennen, dass die Adsorptions- und Desorptionsisotherme
keine Hysterese ausbilden. Somit kann das Vorhandensein von Mesoporen im
Katalysator ausgeschlossen werden. Des Weiteren kann anhand des Kurvenver-
laufs angenommen werden, dass das Mikroporenvolumen zu vernachldssigen
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4 Ergebnisse der Katalysator-Charakterisierung

ist. Der Grund dafiir ist, dass keine ausgepréigte Schulter bzw. kein ausge-
prigtes Plateau, wie Abbildung A.3 Typ I fiir einen mikropordsen Feststoff
zeigt, zu erkennen ist. Zusitzlich wurde die Prdsenz von Mikroporen durch
die Methode von Dubinin und Astakhov und der numerischen Anpassung der
Sorptionsdaten durch eine DFT-Methode (non-local density functional theory
based models) iiberpriift. Anhang A.6 gibt weitere Informationen zur DFT-
Analyse und zeigt die Berechnungswerte. Beide Methoden zeigen, dass das
Mikroporenvolumen vernachlissigbar gering ist.
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Abbildung 4.4: Adsorptions- und Desorptionsisotherme.

Mittels Quecksilberporosimetrie wurde das Vorhandesein von Meso- und Ma-
kroporen iiberpriift. In Abbildung 4.5 ist die bestimmte Porendurchmesser-
verteilung des Katalysators gezeigt. Es liegt eine bimodale Verteilung mit
den Durchmessern von ca. 2 um bzw. ca. 100 um vor. Es kann gefolgert
werden, dass der Katalysator keine Mesoporen aufweist, da keine differenti-
elle Quecksilberintrusion im Durchmesserbereich fiir Mesoporen (2 nm und
50 nm) bestimmt wurde, vergleiche Anhang A.S.

Aufgrund der Grofle der in der Quecksilberporosimetrie bestimmten Poren-
durchmesser, muss es sich um interkristalline Zwischenrdume der Agglome-
rate handeln und nicht um intrakristalline Poren der Primérpartikeln. In Ver-
bindung mit dem Fehlen von Mikro- und Mesoporen ist zu folgern, dass der
M3-Katalysator aus kompakten Primérpartikeln aufgebaut ist. Die spezifische
Oberfliche und Porenradienverteilung des agglomerierten M3-Katalysators
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4.3 Aussehen und Morphologie
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Abbildung 4.5: Porendurchmesserverteilung des kalzinierten Mischoxid-Katalysators.

hingen somit allein von der Kristallgroenverteilung ab. Die durch Quecksil-
berporosimetrie bestimmmte Porositit des verwendeten M3-Katalysators ist
somit die Schiittporositédt und betrigt € = 78 %.

4.3 Aussehen und Morphologie

Fiir ein besseres Verstindnis der Gestalt des Katalysators zeigt Abbildung 4.6
ein Foto einer regellosen Katalysatorschiittung. Verwendet wurde dafiir die
PartikelgroBenfraktion von 315 pm bis 500 um. Durch die Kalzinierung ver-
dndert sich die Fiarbung des Feststoffes von gelbgriin des Vorldufers, vergleiche
Abschnitt 3.1, zu einer hellen goldgelben Farbe des M3-Katalysators.

Abbildung 4.6: M3-Katalysator. Partikelfraktion 315 pm bis 500 pm.
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4 Ergebnisse der Katalysator-Charakterisierung

Fiir die Bestimmung der Morphologie der Katalysatorpartikeln wurden REM-
Aufnahmen und Lasermikroskop-Aufnahmen angefertigt. Abbildung 4.7 zeigt
exemplarische REM- und LSM-Aufnahmen von Katalysatorpartikeln vor der
Reaktion. Wie in Abbildung 4.7 (a) zu erkennen ist sind die Partikeln unre-
gelmifig geformt und weisen eine heterogene Oberflichenstruktur auf. Die
35000-fache VergroBerung des Katalysatorpartikels in Abbildung 4.7 (b) zeigt
eine regellose Anordnung unterschiedlich grofer und geformten Kristallite.

Mit der LSM war es moglich, ein Oberflachenraster zu erstellen, vergleiche
Abbildung 4.7 (c). Anhand des gezeigten Rasters wurde ein ortsaufgelos-
tes Hohenprofil eines Katalysatorpartikelausschnittes erstellt, siehe Abbildung
4.7 (d). Aus dem Hohenprofil resultiert eine mittlere Rauheit von R, = 4,2 um.

Abbildung 4.7: Rasterelektronenmikroskopische und lasermikroskopische Aufnahmen von Kata-
lysatorpartikeln des frischen Katalysators. REM-Aufnahmen eines Katalysator-
partikels bei 450-facher Vergrofierung (a), Detailansicht von (a) bei 35000-facher
VergroBerung (b). Oberflichenraster durch LSM-Aufnahmen eines Katalysator-
partikels (c) mit entsprechendem Hohenprofil (d) bei 100-facher VergroBerung.
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5 Ergebnisse I: Partielle Oxidation
von Isobutan

In diesem Kapitel werden ausschlieBlich die Ergebnisse der reaktionstechni-
schen Messungen an dem neuen Mischoxid-Katalysator M3 dargestellt. Diesen
ging die Untersuchung von diversen anderen Katalysatorsystemen sowie von
Mischoxid-Katalysatoren mit unterschiedlichen Zusammensetzungen voraus.
Ein Teil dieser Vorarbeiten mit Fokus auf Mo-basierten Mischoxiden ist im
Anhang A.8 beschrieben.

5.1 Blindaktivitat und Stofftransporteinfliisse

Bevor die Messungen zur partiellen Oxidation durchgefiihrt wurden, wurde
bei einer Reaktortemperatur von 450 °C iiberpriift, ob der mit SiC-Splitt ge-
fiillte Reaktor bzw. der leere Reaktor die Abreaktion von Isobutan katalysiert.
Der leere Reaktor zeigt eine vernachlédssigbare katalytische Blindaktivitit die
durch den Einsatz von SiC vollstindig vermieden werden kann. Damit kann
das Reaktorsystem fiir die Oxidation von Isobutan als inert angesehen werden,
womit es fiir die Oxidation von Isobutan geeignet ist.

Die Variation des Volumenstroms bei konstanter modifizierter Verweilzeit
zeigte keine signifikante Variation der Messergebnisse. Somit kann eine duflere
Stofftransportlimitierung fiir die partielle Oxidation von Isobutan ausgeschlos-
sen werden.
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5 Ergebnisse I: Partielle Oxidation von Isobutan

5.2 Temperatureinfluss auf Isobutanumsatz und
Produktverteilung

Der Einfluss der Reaktionstemperatur auf die partielle Oxidation von Isobutan
im Temperaturintervall von 380 °C bis 450 °C wird in diesem Abschnitt darge-
stellt. In den durchgefiihrten Messungen wurde axial eine isotherme Katalysa-
torschiittung erreicht; die maximale axiale Abweichung der Temperatur betrug
AT axial.max = 1 K. Der Temperatureinfluss wurde fiir alle Edukt-Verhiltnisse
bestimmt, wird jedoch hier exemplarisch anhand des Edukt-Verhiltnisses von
Isobutan:O,:N»:H,0 = 21,5:8,6:34,4:35,5 Vol. — % gezeigt. In Abbildung 5.1
sind der Isobutanumsatz als Funktion der modifizierten Verweilzeit sowie die
Selektivititen zu MAC, MAA und CO, als Funktion des Umsatzes dargestellt.
Wie in Abbildung 5.1 (a) zu erkennen ist, liegt der erzielbare Isobutanumsatz
bis zu einer Reaktionstemperatur von 420 °C unter 5 %. Dabei ist im Rahmen
der Messgenauigkeit mit steigender Reaktionstemperatur keine signifikante Zu-
nahme des Umsatzes zu erkennen. Durch die Temperaturerhohung von 420 °C
auf 450 °C wird der Umsatz vor allem bei ldngeren modifizierten Verweil-
zeiten fast verdoppelt. Wie Abbildung 5.1 (b) und (d) zeigen, dndert sich die
Selektivitit zu MAC bzw. CO, bei gleichem Isobutanumsatz mit steigender
Temperatur. Dabei nimmt die Selektivitit zu MAC mit steigender Tempera-
tur zu, wobei mit zunehmender Selektivitit zu MAC die Selektivitit zu CO,
abnimmt. Somit sind erhohte Temperaturen giinstig fiir die Aktivierung von
Isobutan sowie fiir die Bildung von MAC. MAA wird erst bei Temperaturen
hoher als 400 °C in Spuren gebildet, wie Abbildung 5.1 (c) zeigt. Daher kann
keine Aussage iiber den Temperatureinfluss auf die Bildung von MAA getrof-
fen werden. Jedoch ist zu vermuten, dass fiir die Bildung von MAA hohere
Reaktionstemperaturen tendenziell giinstig sind. Da mit steigender Temperatur
sowohl der Umsatz als auch die Selektivitit zu MAC zunehmen, folgt, dass
auch die Ausbeute an MAC, die aus dem Produkt von Isobutanumsatz und
Selektivitit berechnet wird, mit der Temperatur zunimmt.

5.3 Einfluss der Sauerstoffkonzentration

Bei einem konstanten Isobutananteil von 21,5 Vol. — % und verschiedenen
Temperaturen wurde die Sauerstoffkonzentration variiert. Damit wurde unter-
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5.3 Einfluss der Sauerstoffkonzentration
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Abbildung 5.1: Einfluss der Reaktionstemperatur in der partiellen Oxidation von Isobutan. Um-
satz als Funktion der modifizierten Verweilzeit (a), Selektivitit zu MAC (b),
MAA (c), COx (d) iiber dem Isobutanumsatz fir Cysopuran = 21,5 Vol. — %,
Co, =8,6Vol. =%, Ch,o =355Vol. - %, Rest = N,.
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5 Ergebnisse I: Partielle Oxidation von Isobutan

sucht, ob durch das Verdndern der Sauerstoffkonzentration die Bildung von
MAC und MAA begiinstigt und die Bildung von CO, reduziert werden kann.
Dabei wurden sowohl unter- als auch iiberstochiometrische Eduktverhiltnisse
betrachtet; fiir die Bildung von MAC aus Isobutan betridgt das stochiometri-
sche Verhiltnis O,:Isobutan = 1,5:1. Abbildung 5.2 zeigt exemplarisch die
Auftragung der Selektivititen zu MAC bzw. MAA iiber dem Isobutanumsatz
fiir eine Reaktionstemperatur von 450 °C und verschiedenen Eduktverhilt-
nissen im Zulaufgemisch. Wie in Abbildung 5.2 (a) zu erkennen ist, werden
fiir gleiche Isobutanumsitze hohere Selektivititen zu MAC bei abnehmendem
Eduktverhéltnis erreicht. Daraus kann gefolgert werden, dass ein unterstochio-
metrisches Eduktverhiltnis giinstig fiir die Bildung von MAC ist. Durch die
Variation der Sauerstoftkonzentration wird die Bildung von MAA nicht beein-
flusst, wie Abbildung 5.2 (b) zu entnehmen ist. Ferner ist festzuhalten, dass
der M3-Katalysator nicht in der Lage ist die direkte Oxidation von Isobutan zu
MAA zu katalysieren.
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Abbildung 5.2: Einfluss der Sauerstoffkonzentration bei konstanter Isobutankonzentration von
Crsobutan = 21,5 Vol. — % und Tg =450 °C. Selektivitit zu MAC (a) und
MAA (b) iiber dem Isobutanumsatz. Betrachtet wurden die Eduktverhiltnisse
O,:Isobutan = 2:1, 1:1, 0,4:1.
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5.4 Vergleich der Aktivitit in der partiellen Oxidation von Isobutan mit Isobuten

5.4 Vergleich der Aktivitat in der partiellen
Oxidation von Isobutan mit Isobuten

In den Messungen zum Temperatur- und Sauerstoftkonzentrationseinfluss wur-
de abhingig von den gewihlten Reaktionsbedingungen Isobuten als weiteres
Hauptprodukt detektiert.

Dies stimmt mit den Beobachtungen von Shishido iiberein; er berichtet die
Dehydrierung von Isobutan zu Isobuten als ersten Reaktionsschritt in der Oxi-
dation von Isobutan zu MAC an Mo-V-Sb-Mischoxid-Katalysatoren [113].
Somit ist zu vermuten, dass in der Abreaktion von Isobutan zu MAC und CO,
an dem neuen M3-Katalysator als erster Reaktionsschritt die Dehydrierung von
Isobutan zu Isobuten erfolgt.

Im Folgenden soll durch den Vergleich der erzielbaren Ausbeuten iiberpriift
werden, ob die Dehydrierung von Isobutan zu Isobuten der erste Reaktions-
schritt ist und durch Verwenden von Isobuten hthere Ausbeuten erzielt werden
konnen. Dafiir wurde Isobutan im Eduktgas durch Isobuten ersetzt und bei glei-
chen Reaktionsbedingungen wie Isobutan getestet. In Abbildung 5.3 sind die
erreichbaren Ausbeuten an MAC iiber dem Umsatz in der partiellen Oxidation
von Isobutan und Isobuten dargestellt. Fiir den Vergleich wurden eine Kohlen-
wasserstoffkonzentration von 21,5 Vol. — % und eine Sauerstoffkonzentration
von 8,6 Vol. — % betrachtet. Wie der Abbildung entnommen werden kann,
ist der Katalysator in der Lage, sowohl Isobutan als auch Isobuten zu MAC
zu oxidieren. Allerdings sind die Aktivitit und Selektivitit zu MAC in der
partiellen Oxidation von Isobutan gering. Durch Ersetzen von Isobutan durch
Isobuten konnen deutlich hohere Ausbeuten an MAC bei gleichem bzw. hohe-
rem Umsatz erzielt werden. Diese Steigerung der Ausbeute an MAC resultiert
dabei sowohl aus einer hoheren Reaktivitit des Isobuten als auch aus einer
verbesserten Selektivitit zu MAC. Anhand dessen kann gefolgert werden, dass
die Dehydrierung von Isobutan zu Isobuten auch an dem M3-Katalysator der
erste Reaktionsschritt ist.

Daher wurde fiir die weiteren Untersuchungen Isobuten als Edukt fiir die par-
tielle Oxidation zu MAC herangezogen, um die Oxidationseigenschaften des
M3-Mischoxids eingehender zu untersuchen.
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Abbildung 5.3: Vergleich der erreichbaren MAC-Ausbeuten in der partiellen Oxidation von
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Isobutan (weifle Symbole) und Isobuten (graue Symbole) fiir die betrachteten
Reaktionstemperaturen bei Cxws = 21,5 Vol. — %, Co2 = 8,6 Vol. — %,
CHZO =35,5Vol. — %, Rest =N».



6 Ergebnisse Il: Partielle Oxidation
von Isobuten

6.1 Blindaktivitat, Stofftransporteinfliisse und
Produktverteilung

Aus der Literatur ist bekannt, dass in der Oxidation von Isobuten Konzentra-
tionen kleiner als 15 Vol. — % und iiberstochiometrisch vorliegender Sauerstoff
glinstig fiir die Bildung von Methacrolein und Methacrylsdure sind. Daher wur-
de die Isobutenkonzentration in den Messungen im Bereich zwischen 3 Vol.—%
und 10 Vol. — % sowie die Sauerstoftkonzentration zwischen 3 Vol. — % und
20 Vol. — % variiert. Fiir die Oxidation von Isobuten zu MAC betridgt das
stochiometrische Eduktverhiltnis Isobuten:O, = 1:1.

Vor den kinetischen Messungen zur partiellen Oxidation von Isobuten wurde
bei einer Reaktortemperatur von 420 °C iiberpriift, ob das Reaktorsystem ei-
ne katalytische Blindaktivitit aufweist. Es hat sich gezeigt, dass fiir Isobuten
ebenfalls eine vernachlidssigbare katalytische Blindaktivitét vorliegt, die durch
den Einsatz von SiC vollstindig vermieden werden kann.

Die Uberpriifung ob Stofftransportlimitierungen vorhanden sind erfolgte zwei-
geteilt um Bedingungen zu identifizieren um diese zu vermeiden. Bei konstan-
ter modifizierter Verweilzeit wurde zum einen durch Verdndern des Volu-
menstroms die Fluidgeschwindigkeit und zum anderen die spezifische Auf3en-
oberfliiche durch verschiedene Partikeldurchmesser variiert. Die Uberpriifung
auf Stofftransporteinfliisse wurde bei der niedrigsten (380 °C) und hochsten
(420 °C) Reaktortemperatur durchgefiihrt. Die verwendeten Reaktionsparame-
ter sind in Tabelle 6.1 aufgefiihrt. Die theoretische Abschitzung des dufleren
Stofftransports zeigt Anhang A.12.3.

In Abbildung 6.1 (a) ist der erzielte Umsatz gegen den Volumenstrom aufge-
tragen. Aus der Abbildung ist zu folgern, dass ab einem Volumenstrom von
880 cm3,-min~" der Einfluss der Fluidgeschwindigkeit zu vernachlissigen ist,
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6 Ergebnisse II: Partielle Oxidation von Isobuten

da der erzielte Umsatz annidhernd konstant ist. Daher wird fiir die reaktions-
technischen Messungen ein minimaler Volumenstrom von 880 cm;\,-min’]
verwendet. Die Variation der spezifischen dufleren Oberfliche bewirkt eben-
falls keine signifikante Verdnderung des Umsatzes, wodurch ein Wirksamwer-

den von Stofftransportlimitierungen ausgeschlossen werden kann, vergleiche
Abbildung 6.1 (b).

Tabelle 6.1: Reaktionsbedingungen der Uberpriifung ob Stofftransportlimitierungen vorliegen.

AuBere Variation der
Stofftransport- Aufenober-
limitierung fliche
Reaktortemperatur 7g in °C 380/420
Reaktordruck pgr in bar 1,86

Edukt-Konzentrationen in Vol. — %
Isobuten; O,; N»; H,O
Modlﬁzlerte Verwellz(igt 1337
Tmod 1N kgKut §-m

6,4;12,8;71,1:;9,7

08 <dp,<l
0,63 <dp <08
PartikelgroBenfraktion 0,315<dp <0,5 05 <dp3<0,63
dp in mm 0,315<dp 4 <05
0,2 <dp,5 < 0,315
0,16 <dp<02

Gesamtvolumenstrom 330 7660 /770 / 880
P S /990 / 1100 / 1210 / 880
Vges inmly -min 1320

Fiir die Produktverteilung in der Oxidation von Isobuten zeigt Abbildung 6.2
exemplarisch bei 380 °C die Konzentrationsverlidufe von Isobuten, CO,, MAC
und MAA iiber der modifizierten Verweilzeit. Dabei bilden die Fehlerbalken
die Schwankungen der Messwerte ab und die Linien dienen als Trendlinien
zur Veranschaulichung der gemessenen Verldufe. Aus diesen Konzentrationen
wird gemif3 Gleichung 3.5 und 3.8 der Umsatz bzw. die Selektivitit zum
Produkt P berechnet.
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Abbildung 6.1: Uberpriifung der Stofftransporteinfliisse bei 7,0 = 133,7 kgk ar -s-m™>. Au-
Berer Stofftransport (a), Variation der spezifischen AuBenoberfliche (b) bei
Vges =880 cm3, -min™!. Cryopuren =64 Vol. =%, Co, = 128 Vol. - %,
Cn, =71,1Vol. - %,Ch,0 =9,7Vol. - % bei Tr =380 °C und 420 °C.
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Abbildung 6.2: Exemplarische Darstellung der Konzentrationsverldufe der Produktspezies mit

Schwankungsintervallen. Cysoburen = 6.4 Vol. = %, Co, = 12,8 Vol. - %,
Cn, =711 Vol.—%, CHZO =9,7Vol.—%bei Tg =380 °C und pr = 1,86 bar.
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6 Ergebnisse II: Partielle Oxidation von Isobuten

6.2 Katalysatordeaktivierung

Vor Beginn der Versuchsreihen zur Umsetzung von Isobuten wurde iiberpriift,
ob der Katalysator wihrend der Reaktion iiber einen ldngeren Zeitraum de-
aktiviert. Dazu wurde eine Katalysatorprobe fiir ca. 85 7 mit Crsopyren = 6,4
Vol.—%,Cp,=12,8 Vol.—% und Cy,0 = 9,7 Vol.—% (Rest Sticktstoft) belas-
tet. Aus den GC-Analysen wurden der Isobutenumsatz und die Selektivititen zu
MAC, CO, und MAA bestimmt und sind in Abbildung 6.3 iiber der Versuchs-
dauer aufgetragen. Nach einer Formierungsphase zu Beginn der Messreihe von
ca. 1,8 A streuen der ermittelte Isobutenumsatz und die Selektivitaten zu MAC,
CO, und MAA jeweils um einen Mittelwert. Der Isobutenumsatz streut um
+ 2 % um den Mittelwert X jsopuren = 92,2 %, die Selektivitit zu MAC streut
um +2 % um den Mittelwert RSy, AC,Isobutan = 16,3 % und die Selektivitit
zu CO, streut um +3 % um den Mittelwert RSMAA,IW;,M,M = 77,4 %. Der
Mittelwert der Selektivitit zu MAA betrigt Xaraa = 1,6 % um den die Mess-
werte um + 1 % schwanken. Diese Streuung ist in guter Ubereinstimmung
zu dem berechneten prozentualen Schwankungsintervall aus Abbildung 6.2.
Daraus kann gefolgert werden, dass im betrachteten Zeitintervall von 85 i der
Katalysators nicht deaktiviert. Die Abweichung der modifizierten Verweilzeit
ist auf die Volumenzunahme bei hoheren Reaktortemperaturen in der Stand-
zeitmessung zuriickzufiihren.

In den durchgefiihrten Versuchsreihen wurde stichprobenartig die Einstellung
der Standzeitmessung sowohl mit dem frischen Katalysator als auch mit unter-
schiedlich lange belastetem Katalysator wiederholt. Die bestimmten Umsétze
und Selektivitdten liegen im Schwankungsbereich der Messungen zur Kata-
lysatordeaktivierung und bestétigen somit deren Ergebnis. In Tabelle 6.2 sind
die Mittelwerte der Standzeitmessung mit den Reproduktionsmessungen ge-
geniibergestellt. Da die Messwerte innerhalb des Schwankungsbereichs der
Standzeitmessung streuen, liegt keine Deaktivierung des Katalysators vor, un-
abhingig von der vorherigen Belastung.

Zusitzlich wurde der Ausbaukatalysator auf eine mdgliche Kohlenstoffabla-
gerung auf der Katalysatoroberfliache hin untersucht, jedoch bildete sich wih-
rend der Reaktion keine derartige Ablagerung. Des Weiteren wurde in der
Standzeitmessung keine Veridnderung des Produktspektrums beobachtet. Die
Formierungsphase resultiert aus den unterschiedlichen Atmosphéren bei der
Herstellung der Aktivkomponente und wihrend der Reaktion. Alle Versuche
wurden erst nach Abschluss der Formierungsphase gewertet.
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Abbildung 6.3: Isobutenumsatz und Selektvititen zu MAC, CO, und MAA iiber der Versuchs-
daver. Crsoburen =64 Vol.—%,Co, =12,8 Vol.~%,Cn, =71,1 Vol. - %,
Cmo = 97 Vol. — % bei Tr =
Tmod =217,1 kg ar-s-m~>. Als unterbrochene Linien sind die jeweiligen Mit-
telwerte dargestellt.

420 °C, pr

1,86 bar und

Tabelle 6.2: Vergleich des Mittelwertes aus der Standzeitmessung mit weiteren Messwerten an-
hand des bestimmten Umsatzes und der Selektivititen zu MAC, CO, und MAA. Fiir

Tr =420 °C bei einer modifizierten Verweilzeit von 7,,,,q = 217,1 kgg gz -s-m™"

3

Messgrofie Mittelwert der Frischer Nach 4 h Nach 35 &
in % Standzeitmessung | Katalysator | Reaktionszeit | Reaktionszeit
20.01.2015 19.11.2014 | 06.11.2015 | 09.11.2015
XIsobuten 92,2 92,4 94,8 90,8
RSy aC. 1sobuten 16,3 15,9 13,3 15,4
RSco, I1sobuten 774 75,9 77,0 78,5
RSy 1sobuten 1,6 0,8 0,9 1,1
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6 Ergebnisse II: Partielle Oxidation von Isobuten

6.3 Wirkungsweise des M3-Katalysators

Viele oxidische Oxidationskatalysatoren sind vom Mars-van Krevelen-Typ,
d.h. sie iibertragen Gittersauerstoff auf das organische Substrat und fiillen die
Gitterliicken mit Sauerstoff aus der Gasphase wieder auf. Diese Wirkungsweise
lasst sich durch ein Experiment ohne Zufuhr von Gasphasensauerstoff nachwei-
sen. Ein Mars-van Krevelen-Katalysator ist in der Lage, bis zu einem gewissen
Grad durch Abgabe von Gittersauerstoff Oxygenate zu bilden. Das Ergebnis
eines solchen Experiments mit dem M3-Katalysator ist in Abbildung 6.4 ge-
zeigt. Das in den Messungen verwendete Eduktgas bestand aus 6,4 Vol. — %
Isobuten und 93,6 Vol. — % Stickstoff. Wie in der Abbildung zu erkennen ist,
wird wiahrend 1,5 & Versuchsdauer Isobuten zu CO, und MAC oxidiert. Da
kein Sauerstoff im Eduktgas enthalten war, kann der fiir die Oxidation von
Isobuten zu MAC und CO, benétigte Sauerstoff nur aus dem Kristallgitter des
Katalysators stammen womit der M3-Katalysator ein Mars-van Krevelen-Typ
Katalysator ist.

Mit fortschreitender Versuchsdauer wird der verfiigbare Sauerstoff aufge-
braucht, wodurch weniger Isobuten umgesetzt wird. Dies fiihrt dazu, dass
die Isobutenkonzentration gegen die Eingangskonzentration strebt, wihrend
die Konzentrationen von MAC und CO, abnehmen. Die in den Produkten
gebundene Sauerstoffmenge betrigt 990 mmol, basierend auf den Messwerten
aus Abbildung 6.4 nach einer Versuchsdauer von ToS =5 h. Daraus ergibt sich
eine Sauerstoffiibertragung von 198 molp, pro Kilogramm Katalysator.

Die Re-Oxidation des M3-Katalysators konnte nur qualitativ liberpriift werden,
da es nicht moglich war Sauerstoff quantitativ zu detektieren. Dazu wurde der
Katalysator iiber Nacht mit synthetischer Luft als oxidierende Gasatmosphire
bei 400 °C durchstromt und im Anschluss erneut mit 6,4 Vol. — % Isobuten
und 93,6 Vol. — % Stickstoff belastet. Abbildung 6.4 (b) zeigt den Vergleich der
erzielten Konzentrationsverldufe der Reaktion mit frischem und re-oxidiertem
Katalysator. Wie aus der Abbildung hervorgeht, werden nach der Re-Oxidation
des Katalysators die mit frischem Katalysator erzielten Konzentrationsverlau-
fe reproduziert. Daraus kann gefolgert werden, dass der M3-Katalysator mit
Sauerstoff aus der Gasphase re-oxidiert werden kann.

62



6.4 Betriebsverhalten in der Oxidation von Isobuten
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Abbildung 6.4: Abreaktion von Isobuten ohne Sauerstoffzufuhr, (a) frischer Katalysator und
(b) Vergleich mit re-oxidiertem Katalysator (graue gestrichelte Symbole).
Crsobuten = 6,4 Vol. = %, Cn, = 93,6 Vol. = % bei Tr = 420 °C
und pr = 1,86 bar. T,,0a = 2714 kgKa,~s-m_3 bei mggr =5 g und
\'/ge.v =880 cm?v -min~!. Die Isobuten-Eingangskonzentration (Bypass) ist als
gestrichelte Linie dargestellt.

6.4 Betriebsverhalten in der Oxidation von
Isobuten

6.4.1 Temperatureinfluss

Dieser Abschnitt stellt den Einfluss der Reaktionstemperatur auf den Isobu-
tenumsatz und die Produktverteilung im Temperaturintervall von 380 °C bis
420 °C dar. Es wurden auch niedrigere Reaktortemperaturen (360 °C und
370 °C) getestet, jedoch ziindete die Reaktion bei diesen Temperaturen nicht.
Erst ab einer Reaktortemperatur von 380 °C erfolgte die Ziindung der Reakti-
on zuverlissig. Eine Reaktionsfiihrung bei Temperaturen iiber 420 °C wurde
fiir alle betrachteten Isobutenkonzentrationen und Eduktverhéltnisse getestet,
jedoch konnte die Temperatur der Reaktionszone nicht konstant gehalten wer-
den, da der verwendete integral betriebene Rohrreaktor nicht aktiv gekiihlt
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6 Ergebnisse II: Partielle Oxidation von Isobuten

werden konnte und es zum thermischen Runaway, dem temperaturinduzierten
Durchgehen der Reaktion, kam. Zudem erwies es sich wihrend der Messun-
gen als schwierig die Isothermie der Reaktionszone aufgrund der exothermen
Reaktion (AT,4 > 250 K, basierend auf der gemessenen Produktverteilung) si-
cherzustellen, was zu einer zuséitzlichen Streuung der Messwerte fiihrte. Daher
mussten viele Messpunkte verworfen werden, wodurch die Messdatenbasis fiir
die Betrachtung des Betriebsverhaltens beschrinkt ist. In den durchgefiihrten
Messungen betrug die messbare maximale axiale Abweichung der Temperatur
AT xial,max = 2 K, womit die Katalysatorschiittung axial als isotherm be-
trachtet werden kann. Der Temperatureinfluss wurde in 20 °C-Schritten fiir
alle Edukt-Verhiltnisse bestimmt, wird jedoch hier anhand des Eduktgases mit
Crsobuten = 6,4 Vol. = %, Co, = 12,8 Vol. — %, Cy, = 71,1 Vol. — % und
ChH,0 = 9,7 Vol. — % exemplarisch gezeigt. In Anhang A.10.1 sind weitere
Ergebnisse zum Temperatureinfluss in der partiellen Oxidation von Isobuten
aufgefiihrt.

Abbildung 6.5 (a) zeigt den Isobutenumsatz iiber der modifizierten Verweilzeit
fiir die betrachteten Reaktionstemperaturen. In der Abbildung ist die hohe Akti-
vitdt des M3-Katalysators zu erkennen, da bereits fiir sehr kurze Verweilzeiten
hohe Isobutenumsitze erreicht werden. Allerdings wird Vollumsatz von Iso-
buten (Xjsopuren = 1) nicht erreicht, sondern der Isobutenumsatz verlduft fiir
ldngere modifizierte Verweilzeiten anndhernd konstant. Des Weiteren ist kein
signifikanter Temperatureinfluss zu erkennen. Dies kdnnte zum einen darauf
zuriickzufiihren sein, dass fiir alle Reaktionstemperaturen der dosierte Sauer-
stoff verbraucht ist. Dazu zeigt Abbildung 6.5 (b) den gemif3 Gleichung 3.6
berechneten Sauerstoffumsatz. Da bei allen durchgefiihrten Messreihen vor Er-
reichen des Isobutenvollumsatzes der dosierte Sauerstoff aufgebraucht wurde
und es mit der verwendeten Versuchsanlage nicht moglich war isotherme Reak-
tionsbedingungen bei hoheren Sauerstoffkonzentrationen zu realisieren ist der
Isobutenumsatz beschrankt. Zum anderen konnte das Fehlen eines signifikan-
ten Temperatureinflusses die Folge von Uberhitzung der Katalysatorpartikeln
bzw. des Fluidfilms um den Katalysator sein. Die entsprechenden rechneri-
schen Betrachtungen sind in Anhang A.12.4 gezeigt.

Abbildung 6.6 zeigt die Selektivitit zu MAC, CO, und MAA als Funktion
des Isobutenumsatzes. Wie zu erkennen ist, werden fiir alle Reaktortempera-
turen dhnliche Selektivititen erzielt, die sich um einen Isobutenumsatz von
Xisobuten = 85 % hidufen. Somit kann aus der Abbildung kein Temperaturein-
fluss auf die Produktbildung abgeleitet werden. Da weder fiir den Isobuten-
umsatz noch fiir die Produktbildung ein Temperatureinfluss bestimmt werden
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6.4 Betriebsverhalten in der Oxidation von Isobuten

konnte ist zu vermuten, dass Uberhitzung vorliegt, wodurch der Umsatz und
die Selektivitit beeinflusst wird. Damit konnen die Messwerte lediglich zum
aufzeigen moglicher Tendenzen herangezogen werden.

Abbildung 6.7 zeigt die MAC-Ausbeute iiber dem Isobutenumsatz. Da weder
fiir den Isobutenumsatz noch fiir die Selektivitit zu MAC ein Temperaturein-
fluss abzuleiten ist, werden bei allen Reaktortemperaturen annidhernd gleiche
MAC-Ausbeuten erzielt. Dabei stellt die Diagonale den Grenzfall dar, wenn
die Selektivitit zu MAC konstant eins betrédgt, und soll als Orientierungshilfe
dienen.
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Abbildung 6.5: Einfluss der Reaktionstemperatur auf den Isobutenumsatz (a) und den rech-
nerischen Sauerstoffumsatz (b) als Funktion der modifizierten Verweilzeit.
Crsobuten = 64 Vol. =%, Co, = 12,8 Vol. = %, Cn, = 71,1 Vol. - %,
CH,0 =97Vol. - %.
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Abbildung 6.6: Einfluss der Reaktionstemperatur auf die Selektivitit zu MAC (a), COx (b)
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Abbildung 6.7: Einfluss der Reaktionstemperatur auf die MAC-Ausbeute iiber dem Isobutenum-
satz. Crsoburen = 6,4 Vol. =%, Co, =128 Vol. = %, Cn, =71,1 Vol. - %,
CH,0 =9,7Vol. - %. Die Diagonale stellt den Grenzfall ohne die Bildung von
Neben- und Folgeprodukten dar (RS, AC.Isobuten = 1) und soll als Orientie-
rungshilfe dienen.

6.4.2 Einfluss der Sauerstoffkonzentration

Im Folgenden wird der Einfluss der Sauerstoff-Eingangskonzentration auf den
Isobutenumsatz und die Selektivititen zu den Produktspezies dargestellt. Da
wie in Abschnitt 6.4.1 gezeigt aufgrund des verbrauchten Sauerstoffs bzw. der
Uberhitzung kein Temperatureinfluss bestimmt werden konnte, dienen die im
Folgenden dargestellten Messwerte zum Einfluss der Sauerstoffkonzentration
lediglich als mogliche Tendenzen. Fiir die Reaktion von Isobuten zu MAC oh-
ne Neben- und Folgeprodukte betrigt das stochiometrische Edukt-Verhiltnis
O;,:Isobuten = 1:1. Durch die Bildung der Neben- und Folgeprodukte wird zu-
sétzlicher Sauerstoff verbraucht. Daraus ergibt sich bei einem Isobutenumsatz
von Xysoburen = 90 % fiir die gemessene Produktverteilung die Stochiometrie
O,:Isobuten = 1,9:1. Um den Einfluss der Sauerstoffkonzentration darzustel-
len, sind im Folgenden der Isobutenumsatz sowie die Selektivitéten fiir eine
Isobuten-Eingangskonzentration von Crsopuren = 6,4 Vol. — % bei einer Reak-
tionstemperatur von 420 °C fiir verschiedene Sauerstoff-Eingangskonzentra-
tionen gezeigt. Anhang A.10.2 zeigt weitere Ergebnisse zur Variation der
Sauerstoff-Eingangskonzentration.
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Der Isobutenumsatz und der rechnerische Sauerstoffumsatz sind in Abbil-
dung 6.8 iiber der modifizierten Verweilzeit fiir die verschiedenen Sauer-
stoffeingangskonzentrationen aufgetragen. In Abbildung 6.8 (a) ist zu er-
kennen, dass mit steigendem O;:Isobuten-Verhiltnis der Isobutenumsatz zu-
nimmt. Es wird nur fiir die hochste Sauerstoff-Eingangskonzentration von
Co,,ein = 19,2 Vol. — % annihernd Isobutenvollumsatz erreicht. Dabei liegt
rechnerisch bei allen modifizierten Verweilzeiten Sauerstoffvollumsatz vor,
vergleiche Abbildung 6.8 (b). Aus der Abbildung ist keine einheitliche Verén-
derung der Selektivititen mit Variation der Sauerstoffkonzentration abzuleiten.
Da die MAC-Ausbeute nach Gleichung 3.10 mit der kohlenstoffnormierten Se-
lektivitit berechnet wird, spiegelt sich dieses widerspriichliche Verhalten in den
MAC-Ausbeuten wieder, vergleiche Abbildung 6.11. Im Rahmen dieser Arbeit
konnte keine Erkldrung gefunden werden, weshalb die kohlenstoffnormierte
MAC-Selektivitit dieses Verhalten zeigt.

Zusitzlich wurde die sauerstoffnormierte Selektivitit zu MAC berechnet. Da
in fast allen betrachteten Einstellungen Sauerstoft-Vollumsatz erreicht wird,
bilden die Messpunkte der Selektivitit zu MAC in der Auftragung iiber dem
rechnerischen Sauerstoffumsatz eine Punktwolke bei Umsatz Xp, = 1. Um
die Lage der Messwerte zueinander besser ersichtlich zu machen, zeigt Ab-
bildung 6.10 die Selektivitit zu MAC (a) und CO, (b) iiber der modifizier-
ten Verweilzeit, fiir die Messwerte, bei denen Sauerstoffvollumsatz erreicht
wurde. In der Abbildung ist zu erkennen, dass mit abnehmender Sauerstoft-
Eingangskonzentration, tendenziell hohere MAC-Selektivititen erreicht wer-
den. Es ist zu vermuten, dass aufgrund der niedrigeren Sauerstoffkonzen-
tration die Weiter-Oxidation zu CO, reduziert werden kann. Festzuhalten
ist, dass mit abnehmender Sauerstoffkonzentration die MAC-Selektivitit ten-
denziell zunimmt, weshalb fiir die MAC-Bildung bei konstanter Isobuten-
Eingangskonzentration die Sauerstoffkonzentration so gering wie moglich ge-
wihlt werden sollte.
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Abbildung 6.8: (a) Isobutenumsatz und (b) rechnerischer Sauerstoffumsatz als Funktion der mo-
difizierten Verweilzeit fiir die Eduktverhiltnisse O,:Isobuten = 1:1, 2:1, 3:1 bei
Crsobuten =6,4Vol. —% und Tgr =420 °C.
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Isobutenumsatz. Cysopuren = 6,4 Vol. — % bei Oy:Isobuten = 1:1, 2:1, 3:1 und

Tr =420°C.
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Abbildung 6.10: Sauerstoffnormierte Selektivitit zu MAC (a) und COx (b) als Funktion der
modifizierten Verweilzeit fir Xo, = 1. Cisoburen = 6,4 Vol. — % bei
O,:Isobuten = 1:1, 2:1, 3:1 und Tg =420 °C.
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Abbildung 6.11: MAC-Ausbeute iiber dem Isobutenumsatz. Crsopuren = 6,4 Vol. — % bei
Oj:Isobuten = 1:1, 2:1, 3:1 und Tr =420 °C. Die Diagonale stellt den Grenzfall
ohne die Bildung von Neben- und Folgeprodukten dar (R S, AC.Isobuten =1)
und soll als Orientierungshilfe dienen.
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6 Ergebnisse II: Partielle Oxidation von Isobuten

6.4.3 Einfluss der Isobutenkonzentration

Um den Einfluss der Isobutenkonzentration auf den Umsatz und die Produkt-
Selektivititen zu untersuchen, wird in diesem Abschnitt die Isobuten-Eingangs-
konzentration bei konstanter Sauerstoff-Eingangskonzentration variiert. Dazu
sind fiir die Isobuten-Eingangskonzentrationen 3 Vol. — %, 6,4 Vol. — %
und 10 Vol. — % die Umsitze und Produktselektivititen bei einer konstanten
Sauerstoff-Eingangskonzentration von 10 Vol. — % und 20 Vol. — % bei einer
Reaktortemperatur Tg = 420 °C gezeigt. Weitere Ergebnisse der Versuchsrei-
hen sind in Anhang A.10.3 gezeigt.

In Abbildung 6.12 (a) ist zu erkennen, dass abhingig von der Isobuten-
Eingangskonzentration unterschiedliche Umsatzverldufe erhalten werden. Im
betrachteten Bereich der modifizierten Verweilzeit ist kein einheitlicher Ein-
fluss der Isobuten-Eingangskonzentration auf den Isobutenumsatz festzustel-
len. Da Uberhitzung des Katalysators und des Fluidfilms direkt von der durch
Reaktion freigesetzten Wirme abhingt, ist zu vermuten, dass die unterschied-
lichen Umsatzverldufe bei Variation der Isobuten-Eingangskonzentration ei-
ne direkte Folge von Uberhitzung sein kénnen. Daher konnen anhand der
dargestellten Ergebnisse nur mogliche Tendenzen des Isobutenkonzentration-
Einflusses aufgezeigt werden.

Es konnte nur bei einer Isobuten-Eingangskonzentration von 3 Vol. — % und
einem Eduktverhiltnis von Oj:Isobuten = 3,33:1 ein rechnerischer Sauer-
stoffumsatz Xp, <1 erzielt werden, vergleiche Abbildung 6.12 (b). Wie zu
erkennen ist, ergeben sich widerspriichliche Trends bei Variieren der Isobuten-
Eingangskonzentration. Zundchst wird durch Reduktion der Isobutenkonzen-
tration erwartungsgemal der Isobutenumsatz gesteigert. Durch weiteres Ver-
ringern der Isobuten-Eingangskonzentration ist ein Riickgang des Isobutenum-
satzes insbesondere bei kurzen modifizierten Verweilzeiten trotz Sauerstoff-
iiberschuss zu beobachten. Um eine Vergleichsgrundlage zu schaffen wurden
erginzend Versuchsreihen bei einer konstanten Sauerstoff-Eingangskonzen-
tration von 20 Vol. — % durchgefiihrt, die in Abbildung 6.13 dargestellt sind.
An dieser Stelle sei vorweggenommen, dass dabei die Isobuten-Eingangs-
konzentration nicht auf 3 Vol. — % reduziert werden konnte, da die Uber-
hitzung des Katalysators, verbunden mit dem thermischen Runaway des Re-
aktors, wihrend der Messungen das Abbrechen der Messreihen erforderte.
Des Weiteren war es nicht moglich die Isobuten-Eingangskonzentration wei-
ter zu erhdhen (Crsopuren > 10 Vol. — %) und gleichzeitig einen sicheren
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6.4 Betriebsverhalten in der Oxidation von Isobuten

Anlagenbetrieb zu gewihrleisten. Abbildung 6.13 zeigt den Isobutenumsatz
iiber der modifizierten Verweilzeit fiir eine Sauerstoff-Eingangskonzentration
von 20 Vol. — %. Aus der Abbildung geht hervor, dass fiir beide Isobuten-
konzentrationen ein dhnlicher Umsatzverlauf erreicht wird. Durch den Ver-
gleich von Abbildung 6.12 mit Abbildung 6.13 ergeben sich fiir die dhnli-
chen Eduktverhiltnisse O;:Isobuten = 3,33:1 und 3,1:1, abhingig von der
Sauerstoft-Eingangskonzentration, unterschiedliche Isobutenumsatzverliufe.
Dies bestitigt die Eingangs-Vermutung, dass die unterschiedlichen Isobuten-
umsatzverliufe eine Folge der Uberhitzung sind und somit keine Aussage iiber
den Konzentrationseinfluss von Isobuten getroffen werden kann.
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Abbildung 6.12: (a) Isobutenumsatz und (b) rechnerischer Sauerstoffumsatz als Funktion der mo-
difizierten Verweilzeit. Co, = 10 Vol. — % fiir die Isobutenkonzentrationen
Crsobuten =3,64,10Vol. =% und Tg =420 °C.

Abbildung 6.14 zeigt die Selektivititen zu MAC, CO, und MAA als Funktion
des Isobutenumsatzes. Aus der Abbildung sind dhnliche Tendenzen wie bereits
beim Sauerstoffeinfluss, Abbildung 6.9, zu erkennen. Es geht aus der Abbil-
dung 6.14 (a) hervor, dass die Selektivitit zu MAC zwar mit abnehmender
Isobuten-Eingangskonzentration zunéchst abnimmt und zu hoheren Umsitzen
verschoben wird, aber fiir die geringste Isobutenkonzentration im gesamten
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Abbildung 6.13: (a) Isobutenumsatz und (b) rechnerischer Sauerstoffumsatz als Funktion der mo-
difizierten Verweilzeit. Co, = 20 Vol. — % fiir die Isobutenkonzentrationen
Crsobuten =0,4,10Vol. —% und Tgr =420 °C.

Umsatzbereich die hochste Selektivitit zu MAC erreicht wird. Weshalb die
MAC-Selektivitit bei Crsopuren = 6,4 Vol. — % (Oy:Isobuten = 1,56:1) gerin-
ger ist als bei den anderen Isobutenkonzentrationen, konnte im Rahmen dieser
Arbeit nicht gekliart werden. Es kann kein Trend abgeleitet werden wie die
kohlenstoffnormierte MAC- und CO,-Selektivitit durch die Veridnderung der
Isobuten-Eingangskonzentration beeinflusst werden.

Abbildung 6.15 zeigt die Selektivitit zu MAC und CO, iiber dem Iso-
butenumsatz fiir eine Sauerstoff-Eingangskonzentration von 20 Vol. — %
im Eduktgas. Wie aus dem Vergleich von Abbildung 6.15 (a) mit Abbil-
dung 6.14 (a) zu erkennen ist, werden fiir dhnliche Eduktverhiltnisse ab-
weichende Selektivititsverldaufe erhalten. Da der Selektivitdtsverlauf von der
jeweiligen Isobuten-Eingangskonzentration abhéngt, ist damit aus dem Ver-
lauf der kohlenstoffnormierten Selektivititen kein eindeutiger Einfluss der
Isobuten-Eingangskonzentration ableitbar.

Um einen moglichen Einfluss der Isobuten-Eingangskonzentration auf die
MAC- und CO,-Bildung aufzuzeigen, wird, wie bereits in Abschnitt 6.4.2,
die sauerstoffnormierte Selektivitidt zu MAC und CO, iiber der modifizierten
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6.4 Betriebsverhalten in der Oxidation von Isobuten

Verweilzeit aufgetragen. In der Auftragung iiber dem Sauerstoffumsatz wiirden
die Messwerte zu einer Punktewolke zusammenfallen, da in fast allen betrach-
teten Einstellungen Sauerstoff-Vollumsatz erreicht wird. In Abbildung 6.10 ist
exemplarisch die sauerstoffnormierte Selektivitit zu MAC (a) und CO, (b)
iber der modifizierten Verweilzeit bei einer Sauerstoff-Eingangskonzentration
von 10 Vol. — % gezeigt. Es sind nur die Werte fiir Cropyren = 6,4 Vol. — %
und 10 Vol. — % aufgetragen. Da fiir Crgopyren = 3 Vol. — % nur fiir die
langste modifizierte Verweilzeit Sauerstoff-Vollumsatz erreicht wird, wird auf
die Darstellung verzichtet, da aus der Lage eines Punktes keine Aussage getrof-
fen werden kann. Wie in der Abbildung zu erkennen ist, wird mit steigender
Isobuten-Eingangskonzentration, tendenziell eine hohere MAC-Selektivitét
erreicht. Somit ist zu vermuten, dass fiir die MAC-Bildung bei konstan-
ter Sauerstoff-Eingangskonzentration die Isobutenkonzentration so hoch wie
moglich gewihlt werden sollte. Dies bestitigt, die Messwerte zum Einfluss der
Sauerstoffkonzentration.

Auf die Darstellung der MAC-Ausbeute als Funktion des Isobutenumsatzes
wird an dieser Stelle verzichtet, da diese lediglich eine Wiederholung der
widerspriichlichen Tendenzen der kohlenstoffnormierten Reaktorselektivitit
ist.
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Abbildung 6.14: Selektivitidt zu MAC (a), CO, (b) und MAA (c) iiber dem Isobutenumsatz fiir
eine konstante Sauerstoff-Eingangskonzentration Co, = 10 Vol. — % und den
Isobutenkonzentrationen Cysopyren =3 ,60,4, 10 Vol. — % bei Tr =420 °C.
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Abbildung 6.15: Selektivitit zu MAC (a) und COy (b) iber dem Isobutenumsatz. Co, =20 Vol.—
% fir die Isobutenkonzentrationen Cysopuren = 3, 6,4, 10 Vol. — % und

Tr =420°C.
Coobuten = © 6,4 210 Vol.-%
O,:lsobuten= ©1,56:1 411
() (b)
1 C 1
' \l 08
8 3
£ &
& gﬁ’ 06
< (]
® o1 § x 8 R X A
H =
k= A £ os
3 A A A 3
»n %) n
° © ° (6} 0,2
0 o
o 50 100 150 200 250 300 0 50 100 150 200 250 300
modifizierte Verweilzeit 1o / KOs m modifizierte Verweilzeit t,,,q / kQyaes'm

Abbildung 6.16: MAC-Selektivitit (a) und CO,-Selektivitit (b) als Funktion der modifi-
zierten Verweilzeit. Co, = 10 Vol. — % fiir die Isobutenkonzentrationen

Crsobuten =06,4und 10 Vol. — % bei Tg =420 °C.
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6 Ergebnisse II: Partielle Oxidation von Isobuten

6.4.4 Leistungsmerkmale des M3-Katalysators und
Vergleich mit Literaturwerten

In den Abschnitten 6.4.1, 6.4.2 und 6.4.3 wurde gezeigt, dass der M3-
Katalysator fiir die Direktoxidation von Isobuten zu MAC nicht geeignet ist.
Der Katalysator weist im Vergleich zu den sogenannten M1- und M2-Phasen
zwar eine hohere Aktivitit in der Oxidation von Isobuten auf, ist dabei aber
weniger selektiv. Um die Leistungsfihigkeit besser vergleichen zu kdnnen
wird die RZA herangezogen. Anders als bei den Betrachtungen zuvor, dient
in der Auftragung der RZA die WHSV als Zeitmal3. Die modifizierte Ver-
weilzeit 7,,,4, berechnet aus dem Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen,
beriicksichtigt die absolut dosierten Massenstrome nicht und ist somit nur
ein Mal} fiir die Kontaktzeit des Reaktionsgemisches mit dem Katalysator.
Als Maf fiir die zeitabhidngige Belastung des Katalysators wird die WHSV
herangezogen, da diese den dosierten Isobuten-Eduktmassenstrom mit der Ka-
talysatormasse ins Verhiltnis setzt. Die WHSV wird gemél Gleichung 3.13
aus dem Quotuienten von Isobuten-Massenstrom und Katalysatormasse be-
rechnet. Durch die Auftragung der RZA iiber der WHSV wird der Vergleich
der Leistungsfihigkeit unterschiedlicher Katalysatoren erleichtert. Die RZA an
MAC ist in Abbildung 6.17 bei einer Reaktortemperatur von 420 °C iiber der
WHSYV aufgetragen. In Anhang A.11 sind die erzielbaren RZA an MAC bei
380 °C und 400 °C gezeigt. Der Vergleich mit Heteropolysidure-Katalysatoren
ist nicht moglich, da zum einen nur wenige Arbeiten zur Oxidation von
Isobuten berichtet werden und zum anderen unterscheiden sich die Reaktions-
bedingungen der berichteten Arbeiten deutlich zu den hier betrachteten. Zum
Beispiel in der Arbeit von Ai: die Isobuten-Eingangskonzentration betrigt ca.
Crsobuten = 1 Vol. — %, die WHSV ist liber eine Groflenordnung kleiner und
es werden nur Reaktionstemperaturen unter 350°C untersucht, da ab 350°C
die thermische Zersetzung der Heteropolysidure-Katalysatoren die katalytische
Leistungsfihigkeit verfalscht, [137].

An dieser Stelle soll nochmal betont werden, dass im Fokus dieser Arbeit ein
Katalysator-Material steht, dessen katalytische Leistungsfahigkeit aufgrund
eines Berechnungsfehlers in der Auswertung iiberschitzt wurde. Fiir das Ziel
MAC herzustellen, ist der eingesetzte M3-Katalysator aufgrund der geringen
Selektivitit zu MAC ungeeignet und wire ohne den Berechnungsfehler bereits
im Vorfeld verworfen worden.
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Loépez Nieto et al. [71] berichten eine Raum-Zeit-Ausbeute an MAC von
ca. 0,5 kgmac-h™-kggl, bei 380 °C fiir M1/M2-Mischoxid-Katalysatoren
und vergleichbarem Eduktgasgemisch. Bei gleicher Reaktionstemperatur kon-
nen mit dem M3-Katalysator ebenfalls maximale RZA an MAC von ca.
0,5 kgm Ac-h‘1~kg1‘<1m erreicht werden. Bei hoheren Reaktionstemperaturen
und Anwenden einer groleren WHSV kann der Durchsatz und damit die
MAC-RZA zwar auf ca. 1,2 kgyac-h™' kg, bei 420 °C gesteigert werden,
wie in der Abbildung 6.17 zu erkennen ist, aber das Hauptprodukt ist CO, mit
einer RZA von ca. 6 kgyrac-h™! ~kg1‘<1a .- Somit stellt der M3-Katalysator keine
technische Alternative zu den bestehenden Katalysatorsystemen dar um MAC
herzustellen, da der Grof3teil des Isobutens zu CO,, umgesetzt wird.

Ciobuten = ©3 06,4 4210 Vol-%
2
g—"é 1,5
o
-
g“-: [ J6)
I ¢ A
: e}
e 5 1
RS
T3
g<§ o M
“R o o 19
c
0

0 12 3 a4 s 6 7 8
WHSV/ h-

Abbildung 6.17: RZA an MAC iiber der WHSV bei Tr =420 °C. Die Firbung der Symbole kenn-
zeichnet das Eduktverhiltnis O;:Isobuten = 1:1 (weil}) , 2:1 (grau) , 3:1 (schwarz).
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7 Zusammenfassung

Methacrolein und Methacrylsdure sind in der chemischen Industrie wichtige
Ausgangsmaterialien fiir Polymethylmethacrylat, das vielfiltige Anwendungs-
moglichkeiten in Acrylgldsern, Beschichtungsmitteln und Hightechanwendun-
gen als Additive oder in der Elektrotechnik findet. In diesem Zusammenhang
ist Methacrylsdure, das Edukt fiir Methylmethacrylat, als zentrale Verbindung
einzuordnen. Methacrylsidure sowie ihre Ester werden industriell hauptsdch-
lich direkt liber den Acetoncyanhydrin-Prozess synthetisiert. Durch die Ver-
dnderung der Rohstoffbasis in der chemischen Industrie stellen sich immer
neue Herausforderungen an die Prozesse durch die Rohstoffkosten und deren
Verfiigbarkeit. Neben der Prozessoptimierung riickte die Suche nach alterna-
tiven Synthesewegen immer mehr in den Fokus der Forschung. Die BASF
entwickelte eine Aufbausynthese, basierend auf Ethen, in dem Methacrolein
als Zwischenprodukt in einer heterogen katalysierten Gasphasenreaktion zu
Methacrylsdure oxidiert wird. Eine weitere Alternative ist die katalytische
Direktoxidation von C4-Kohlenwasserstoffen zu Methacrolein und insbeson-
dere Methacrylsdure. Der Vorteil der Direktsynthese von Methacrolein bzw.
Methacrylsdure, basierend auf C4-Kohlenwasserstoffen, ist, dass keine Ket-
tenaufbauschritte bendtigt werden, da Edukt und Produkt dieselbe Anzahl an
Kohlenstoffatomen und einen dhnlichen Molekiilaufbau aufweisen. Fiir die Di-
rektsynthese werden verschiedene Katalysatoren und Reaktionsbedingungen
berichtet. Dabei gilt die Direktoxidation zu Methacrolein bzw. Methacrylsdure
aus Isobutan als besonders interessant. Allerdings weist Isobutan eine geringe
Reaktivitit auf, weshalb eine geringe Produktivitit die industrielle Anwendung
des Prozesses beeintrichtigt. Des Weiteren weisen die hierfiir als aktiv und
selektiv berichteten Heteropolysdure-Katalysatoren eine geringe thermische
Stabilitdt auf und zersetzen sich bei Reaktionstemperaturen, die fiir die Akti-
vierung des Alkans bendtigt werden.

In der vorliegenden Arbeit wurde ein Mo-V-Te-Nb-Mischoxid in der Oxidati-
on von Isobutan und Isobuten untersucht, da diese Mischoxide als geeignete
Alternativen zu den Heteropolysduren berichtet werden. Aus der Literatur ist
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bekannt, dass diese Katalysatoren aktiv und selektiv in der Oxidation von
Cs-Kohlenwasserstoffen zu Acrolein und Acrylsdure sind und eine hohere
thermische Stabilitit als Heteropolysduren besitzen. Dabei werden die ka-
talytischen Eigenschaften durch die Kristallstruktur des Mischoxids und die
Reaktionsbedingungen beeinflusst.

An dieser Stelle soll hervorgehoben werden, dass aufgrund eines Berechnungs-
fehlers in der Auswertung die katalytische Leistungsfihigkeit des Katalysator-
materials tiberschitzt wurde und somit im Fokus dieser Arbeit ein Katalysator
steht, der keine technische Verbesserung zu dem bislang besten bekannten
Mo-basierten Katalysator mit der Bezeichnung M1 darstellt.

Der Berechnungsfehler konnte im Rahmen dieser Arbeit nicht festgestellt wer-
den, da die Kohlenstoft-Bilanz, permanent iiberwacht durch ein IR-Spektrome-
ter, immer geschlossen war. Darauf aufbauend wurde die Menge an CO be-
rechnet, da aus Literaturangaben angenommen werden musste, dass in der
Reaktion CO als Produkt gebildet wird. Da die Kohlenstoff-Bilanz in allen
Messungen erfiillt war, musste die Kohlenstoffmenge die nicht in den durch
den Gaschromatographen gemessenen Kohlenwasserstoff-Produktspezies bzw.
CO; gebunden war, CO sein. Da die Stoff-Bilanz um die gesamte Versuchs-
anlage erfiillt war, zog sich somit der Berechnungsfehler vollstindig durch
die Untersuchung der Oxidation von Isobuten. Wire die geringe Selektivitit
zu MAC bzw. MAA zuvor entdeckt worden, wire der Katalysator natiirlich
verworfen worden.

Mittels Hydrothermal-Synthese wurde das verwendete Mo-V-Te-Nb-Misch-
oxid mit der nominalen Zusammensetzung Mo7Vp 3T eg 23N bo2150x herge-
stellt und in ruhender Luft bei 600 °C kalziniert. Die Katalysatorpartikeln
sind unpords und besitzen daher eine sehr geringe spezifische Oberfliche von
1,38 m2-g‘1. Das Mischoxid weist von der Literatur abweichende Kristall-
phasen auf. In der Literatur werden die sogenannten M1- und M2-Phasen als
gewiinschte Phasen fiir die partielle Direktoxidation berichtet. Das im Rahmen
dieser Arbeit hergestellte Mischoxid weist ebenfalls eine Mischung zweier
Phasen auf: 8 Gew. — % der sogenannten M2-Phase und 92 Gew. — % einer
neuen kristallinen Phase, die als M3-Phase bezeichnet wurde. Die Zusammen-
setzung der M3-Phase wurde zu MosgV¢,12Nbo s Te,0030x bestimmt. Das
fiihrt zu dem Schluss, dass Tellur in der M2-Phase angereichert ist. Abschlie-
Bend konnte nicht geklédrt werden, ob Tellur in der M3-Phase nur in Spuren oder
iiberhaupt nicht enthalten ist. Die Struktur der neuen Kristallphase ist orthor-
hombisch und aus der Raumgruppe Pbnm #62 mit substituierten Vanadium-,
Niob- und méglicherweise Tellur-Ionen aufgebaut.

82



7 Zusammenfassung

Das kalzinierte M o7V 3T e 23N bo.2150x-Mischoxid, bezeichnet als M3-Kata-
lysator, wurde in der Direktoxidation von Isobutan und Isobuten eingehender
untersucht. Im Fokus stand dabei giinstige Reaktionsbedingungen fiir die Bil-
dung von Methacrolein und Methacrylsdure zu identifizieren, da bislang nur
wenige Arbeiten, die den Einfluss der Reaktionsbedingungen untersuchen, ver-
offentlicht wurden. Die in Vorversuchen als geeignet identifizierte Zusammen-
setzung wurde zunidchst in der Oxidation von Isobutan getestet. Dabei wurde
die Isobutankonzentration gemif Literaturerkenntnissen zu 21,5 Vol. — %
festgelegt und die Reaktionstemperatur zwischen 380 °C und 450 °C sowie
die Sauerstoft-Eingangskonzentration zwischen 8,6 Vol. — % und 43 Vol. — %
variiert. Die wichtigsten Ergebnisse werden im Folgenden zusammengefasst.
In der Oxidation von Isobutan wurde die Abhingigkeit der Aktivitdt und
Selektivitit von der Reaktionstemperatur und der Sauerstoffkonzentration un-
tersucht. Dafiir wurden isotherme Messungen an dem M3-Katalysator durch-
gefiihrt. Dabei wurden die Verbrennungsprodukte CO und CO; sowie Metha-
crolein und Isobuten als Hauptprodukte gebildet. Als Nebenprodukte wurden
Methacrylsdure sowie Methan, Ethen, Propen, Aceton, Acrolein, Essigsdure
und Acrylsdure in Spuren detektiert. Die gewonnenen experimentellen Da-
ten zeigen, dass hohere Reaktionstemperaturen die Aktivitit steigern. Als
besonders giinstig wurden in den Messungen Temperaturen iiber 420 °C iden-
tifiziert, um hohe Ausbeuten an Methacrolein zu erzielen. Des Weiteren konnte
durch unterstochiometrisches Dosieren von Sauerstoff die Selektivitit zu Me-
thacrolein gesteigert werden. Trotz hoher Temperaturen war aufgrund des
unterstochiometrischen Sauerstoffs der Isobutanumsatz limitiert und erreichte
das Maximum bei 15 %. Vergleichsexperimente mit Isobuten als Edukt wur-
den durchgefiihrt, um zu iiberpriifen, ob die Dehydrierung von Isobutan zu
Isobuten den geschwindigkeitsbestimmenden Reaktionsschritt darstellt, da in
den Messungen Isobuten als weiteres Hauptprodukt detektiert wurde.
Zunichst wurden Versuche bei gleicher Feedzusammensetzung wie in den
Messungen mit Isobutan durchgefiihrt, jedoch mit Isobuten als Edukt. Mess-
reihen im Temperaturintervall von 380 °C bis 450 °C zeigten, dass auch in der
Oxidation von Isobuten hohe Temperaturen giinstig fiir die Reaktionsfiihrung
sind. Durch den Einsatz von Isobuten konnte bei gleicher Reaktionstemperatur
die Methacrolein-Ausbeute signifikant gesteigert werden. Bei Reaktionstempe-
raturen ab 420 °C stieg die Methacrolein-Ausbeute auf das Achtfache. Dabei
ist die erhohte Ausbeute auf einen hoheren Umsatz sowie eine gesteigerte
Selektivitit zu Methacrolein bei gleicher modifizierte Verweilzeit und Tempe-
raturen iiber 420 °C zuriickzufiihren.
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7 Zusammenfassung

In der partiellen Oxidation von Isobuten mussten aufgrund der hoheren Reak-
tivitidt im Vergleich zu Isobutan Stromungsbedingungen identifiziert werden,
bei denen eine Stofftransportlimitierung ausgeschlossen werden kann. Ferner
ist aus der Literatur bekannt, dass in der Oxidation von Isobuten Konzentratio-
nen kleiner als 15 Vol. — % und iiberstochiometrisch vorliegender Sauerstoff
giinstig fiir die Bildung von Methacrolein und Methacrylsdure sind. Daher
wurde die Isobutenkonzentration in den Messungen reduziert und im Be-
reich zwischen 3 Vol. — % und 10 Vol. — % sowie die Sauerstoffkonzentration
zwischen 3 Vol.—% und 20 Vol. — % variiert. Mit den optimierten Strdmungs-
bedingungen und Feedzusammensetzungen wurden isotherme Messungen im
Temperaturbereich von 380 °C bis 420 °C durchgefiihrt. In verschiedenen
Messreihen zur partiellen Oxidation von Isobuten wurde der Einfluss der Re-
aktionstemperatur, der Sauerstoff- sowie der Isobutenkonzentration auf die
Aktivitit und Selektivitdt bestimmt. Das Ziel dieser Versuchsreihen war es,
giinstige Reaktionsbedingungen fiir die MAC-Synthese zu identifizieren.

In der partiellen Oxidation von Isobuten wurden die Verbrennungsproduk-
te CO und CO, sowie Methacrolein als Hauptprodukte und Methacrylsdure
sowie Aceton und Essigsédure als Nebenprodukte gebildet. Des Weiteren wur-
den in Spuren Methan, Ethen, Propen, Acrolein und Acrylsdure detektiert.
Es konnte kein Temperatureinfluss auf die Oxidation von Isobuten bestimmt
werden, da zum einen der dosierte Sauerstoff bereits bei kurzen modifizierten
Verweilzeiten vollstdndig aufgebraucht war, wodurch fiir die betrachteten Re-
aktionstemperaturen dhnliche Isobutenumsitze erzielt wurden. Zum anderen
muss angenommen werden, dass die erhaltenen Umsitze durch Uberhitzung
der Katalysatorpartikeln und des Fluidfilms beeinflusst sind. Es ist weiter an-
zunehmen, dass durch die Uberhitzung kein Einfluss der Temperatur auf die
Selektivititen zu erkennen war. Die dargestellten Messwerte konnen damit
lediglich zum aufzeigen moglicher Tendenzen herangezogen werden.

Durch Erhohen der Sauerstoffkonzentration bei konstanter Isobuten-Eingangs-
konzentration und Reaktionstemperatur wird bei gleicher modifizierter Ver-
weilzeit erwartungsgemidf ein hoherer Isobutenumsatz erreicht. Die kohlen-
stoffnormierten Selektivititsverlaufe zeigten keinen einheitlichen Trend bei
Variation der Sauerstoff-Eingangskonzentration. Es ist zu vermuten, dass dies
eine Folge der Uberhitzung ist. Aus der Auftragung der sauerstoffnormierten
Selektivitit {iber der modifizierten Verweilzeit bei gleichem Sauerstoffumsatz
zeigte sich, dass fiir eine verbesserte MAC-Bildung bei konstanter Isobuten-
konzentration die Sauerstoffkonzentration tendenziell so gering wie moglich
gewihlt werden sollte.
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7 Zusammenfassung

Das Erhdhen der Isobuten-Eingangskonzentration bei konstanter Sauerstoft-
konzentration und Reaktionstemperatur zeigt widerspriichlichen Einfluss auf
den Isobutenumsatz-Verlauf und die Selektivititsverldufe (kohlenstoffnor-
miert), abhiingig von der vorliegenden absoluten Isobuten- und Sauerstoft-
konzentration. Da Uberhitzung des Katalysators und des Fluidfilms direkt von
der durch Reaktion freigesetzten Wéarme abhéngt, ist zu vermuten, dass die un-
terschiedlichen Umsatz- und Selektivititsverldufe bei Variation der Isobuten-
Eingangskonzentration eine direkte Folge von Uberhitzung sein kénnen. Die
Auftragung der sauerstoffnormierten Selektivititen zeigt, dass eine moglichst
hohe Isobutenkonzentration bei konstanter Sauerstoffkonzentration giinstig fiir
die MAC-Bildung ist. Dies bestitigt den Trend aus den Messungen zum Sauer-
stoftkonzentrationseinfluss.

Abschlieend kann zusammengefasst werden, dass der M3-Katalysator zwei
wesentliche Strukturmerkmale aufweist: Zum einen ist es ein unporoser Fest-
stoff und besitzt daher eine sehr kleine spezifische Oberfliche und zum
anderen ist dieser aus zwei kristallinen Phasen aufgebaut. Dabei ist der
Hauptbestandteil eine neue kristalline Phase (M3) mit der Zusammenset-
zung Mos g Vo, 12Nbg 08 Tep,0030x. Diese ist orthorhombisch und durch die
Raumgruppe Pbnm #62 mit substituierten Vanadium-, Niob- und mdoglicher-
weise Tellur-Ionen gekennzeichnet. Die hohe Aktivitit in Verbindung mit der
geringen spezifischen Oberfliche fiihrt zu Stofftransportlimitierung und Uber-
hitzung bis hin zum thermischen Runaway in der Oxidation von Isobuten. Dem
Auftreten von duflerer Stofftransportlimitierung wurde durch die Wahl geeig-
neter Stromungsbedingungen bzw. ausreichend hohe Raumgeschwindigkeiten
entgegengewirkt.

Der M3-Katalysator besitzt zwar eine hohere Aktivitéit weist aber eine deutlich
geringere Selektivitit zu den Zielprodukten, im Vergleich zu dem M1/M2-
Katalysatoren, auf. Aus den sauerstoffnormierten MAC-Selektivititsverldufen
wurden als mogliche giinstige Reaktionsbedingungen eine geringe Sauerstoff-
konzentration bei gleichzeitig hoher Isobutenkonzentration abgeleitet. Diese
Reaktionsbedingungen konnen jedoch nur als Tendenzen angesehen werden,
da die Messdaten beeinflusst sind durch Sauerstoffvollumsatz, der bereits bei
kurzen modifizierten Verweilzeiten vorliegt und der rechnerisch vorliegenden
Uberhitzung des Katalysators und Films. Zusitzlich erschwert die Gefahr des
thermischen Runaways die Prozessfiihrung, weshalb die Messdatenbasis dieser
Arbeit beschrinkt ist. Daraus ergeben sich widerspriichliche Trends der koh-
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7 Zusammenfassung

lenstoffnormierten Selektivitdtsverldufe, die eine eingehendere Bewertung des
M3-Katalysators unmoglich machen. Der Vergleich der Raum-Zeit-Ausbeute
mit Literaturwerten zeigt, dass bei 380 °C zwar dhnliche Werte erzielt werden,
aber es wird mit dem M3-Katalysator deutlich mehr CO, gebildet als MAC
und/oder MAA. Dabher fiihren die experimentellen Daten zu dem Schluss,
dass der M3-Katalysator fiir die katalysierte Direktoxidation von Isobuten zu
Methacrolein ungeeignet ist.
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8 Summary

In the production of polymethylmethacrylate, methacrolein and methacrylic
acid are important starting materials in the chemical industry. Polymethyl-
methacrylate is versatilely employed in acrylic glases, coatings and high-tech
applications as additives or in electrical engineering. Methacrylic acid, which
is used as raw material for methyl methacrylate, is to be classified as the cen-
tral compound in this context. The acetone cyanohydrin process is the major
industrial process for the direct production of methacrylic acid and its deri-
vatives. Due to the change in raw material basis for the chemical industry
the processes have to cope with new challenges by the costs as well as the
availability of the starting compounds. In addition to the process optimization,
the search for alternative synthesis routes was increasingly brought into focus
of research. BASF developed a synthesis route based on ethene where the
intermediate methacrolein is heterogeneously oxidized to methacrylic acid in
a gaseous phase reaction. Another alternative is the catalytic direct oxidation
of C4-hydrocarbons to methacrolein and in particular methacrylic acid. The
advantage of the direct synthesis of methacrolein and methacrylic acid based
on C4-hydrocarbons is that the raw material and the desired product exhibit the
same number of carbon atoms and a similar molecular structure. This simpli-
fies the process because no carbon insertion steps are required. For the direct
synthesis various catalysts and reaction conditions are reported among which
the direct oxidation of isobutane to methacrolein or methacrylic acid, respec-
tively, are the most interesting. However, isobutane exhibits a low reactivity
resulting in low productivity which hinders the industrial application of the
process. Furthermore, heteropolyacid catalysts reported as being active and
selective feature a low thermal stability and decompose at reaction conditions
required for the activation of alkanes.

In the present study, a Mo-V-Te-Nb mixed oxide was investigated in the oxi-
dation of isobutane and isobutene because these mixed oxides are reported
as suitable alternatives to heteropolyacids. Literature reports the Mo-V-Te-Nb
mixed oxides as active and selective in the oxidation of C3-hydrocarbons to
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8 Summary

acrolein and acrylic acid and exhibit a higher thermal stability as the heteropo-
lyacids. The catalytic properties are influence by the structural features of the
mixed oxide and the reaction conditions.

At this point, it should be emphasized that the catalytic performance of the
catalyst was overvalued due to a arithmetic error in the evaluation. So the focus
of this work is a catalyst which does not represent any technological progress
to the best known Mo-based catalyst named M1.

The arithmetic error couldn’t be detected within this work because the car-
bon balance permanently checked by a online IR analyzer was always fulfilled.
Acording to literature it has to be assumed that CO is formed in the reaction. So
the amount of formed CO was calculated based on the fulfilled carbon balance
because the amount of carbon which was not contained in the hydrocarbon
products and CO, detected by the gaschromatoraph, has to be CO. Hence the
arithmetic error persists in the complete testing to the oxidation of isobutene.
If the low selectivity to methacrolein and methacrylic acid respectively had
been discovered at a earlier stage, the catalyst had been discarded.

The employed Mo-V-Te-Nb mixed oxide with the nominal composition
Mo7Vy3Tep23Nbg 2150, was synthesized by a hydrothermal method and cal-
cined in static air at 600 °C. The catalyst particles are non-porous and got a
very low specific surface of 1.38 m?-g~!. The mixed oxide contains crystal
phases deviating from reported M1- and M2-phases desired for the partial
direct oxidation. The synthesized mixed oxide comprises two distinct phases
as well: 8 wt. — % of the so-called M2-phase and 92 wt. — % of a novel crystal
phase, which was called M3-phase. As composition of the M3-phase the for-
mula Mos gV.12Nbg.0s Teg.0030x was determined. This leads to the conclusion
that tellurium is enriched in the M2-phase. It was not possible to finally reveal
if the M3-phase contains tellurium just in traces or not at all. The structure
of the M3-phase is orthorhombic and has the space-group Pbnm #62 with
substituted vanadium, niobium and possibly tellurium ions.

The calcined Mo7Vy 3T eg23Nbo 2150, mixed oxide was investigated in more
detail in the oxidation of isobutane and isobutene focusing the identification of
proper reaction conditions for the formation of methacrolein and methacrylic
acid because up to now only few studies are reported addressing the influence
of reaction conditions. At first the suitable catalyst composition identified by
the preliminary tests was employed in the oxidation of isobutane. The isobu-
tane concentration of 21.5 Vol. — % was employed according to the literature
and the reaction temperature was varied between 380 °C and 450 °C and the
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oxygen concentration was varied between 8.6 Vol. — % and 43 Vol. — %. In
the following, the most significant results are summarized.

In isothermal experiments of the oxidation of isobutane, the dependence of ac-
tivity and selectivity on the reaction temperature and the oxygen concentration
was examined. As the main products the combustion species CO and CO, as
well as methacrolein and isobutene were detected. As byproduct methacrylic
acid and, in traces, methane, ethene, propene, acetone, acrolein, acetic acid as
well as acrylic acid were formed. The experimental data show that activity in-
creases with rising the reaction temperature. Temperatures above 420 °C were
found to be particularly favorable to reach high yields of methacrolein. Further-
more, the selectivity to methacrolein was raised by dosing substoichiometric
oxygen. Despite high temperatures the conversion of isobutane was limited
by the substoichiometric oxygen amount and reached its maximum at 15 %.
Comparison measurements with isobutene as starting material were carried out
to check if the dehydration of isobutane is the rate determining step because
isobutene was detected as a main product.

As a start the same feed composition substituting isobutane by isobutene was
examined as in the measurements before. Measurements in the temperature
range between 380 °C and 450 °C show that higher temperatures are beneficial
for reaction control of the oxidation of isobutene as well. Using isobutene as
starting material significantly increased the yield of methacrolein at constant
reaction temperature. At reaction temperatures above 420 °C, the yield of
methacrolein increased to eightfold. The enhanced yield is based on a higher
conversion and a raised selectivity to methacrolein at constant modified resi-
dence time and temperatures above 420 °C.

For the partial oxidation of isobutene, flow conditions had to be determined at
which transportlimitations can be avoided due to the higher reactivity compared
to isobutane. Further it is known from literature that isobutene concentrations
less than 15 Vol. — % and hyperstoichiometric oxygen supply are beneficial for
the formation of methacrolein and methacrylic acid in the oxidation of isobu-
tene. So the isobutene concentration was reduced in the measurements. There,
the isobutene concentration was altered between 3 Vol. — % and 10 Vol. — %
as well as the oxygen concentration between 3 Vol. — % and 20 Vol. — %.
Isothermal measurements were carried out in the temperature range between
380 °C and 420 °C with optimized flow conditions and feed compositions.
The influence on the activity and selectivity of the reaction temperature, the
oxygen as well as the isobutene concentration were figured out in different test
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series addressing the partial oxidation of isobutene. The aim of these tests was
to identify proper reaction conditions for the methacrolein synthesis.

In the partial oxidation of isobutene, the combustion species CO and CO, as
well as methacrolein were detected as main products. The formed byproducts
were methacrylic acid, acetone and acetic acid. Furthermore, methane, ethene,
propene, acrolein and acrylic acid were formed in traces. The measurements
showed no influence of the reaction temperature on the oxidation of isobutene.
Possible reasons therefore are on the one hand that the dosed oxygen is con-
sumed even at short residence times whereby similar isobutene conversions
were reached for each temperture. On the other hand it has to be assumed
that overheating of the catalyst particles as well as the fluid film influences
the conversion data. Additional it has to be assumed that no temperature de-
pendency of the selectivity could be determined because of the overheating of
the catalyst. So the depicted data is only useable for identification of possible
tendencies.

As expected a higher isobutene conversion at the same modified residence
time is reached by enhancing the concentration of oxygen at constant isobu-
tene starting concentration and reaction temperature. The carbon normalized
selectivities showed no uniform dependency on varying the oxygen concentra-
tion. It has to be assumed that this is caused by overheating. It was found by
depicting the oxygen normalized selectivites vs. the modified residence time
for equal oxygen conversion that the oxygen concentration should tend to be as
low as possible at constant isobutene concentration to improve the formation
of methacrolein.

Contrary influences on the isobutene conversion and carbon normalized selec-
tivites resulted by increasing the isobutene starting concentration at constant
oxygen concentration and reaction temperature. Thereby it seemed the influ-
ence was dependent on the absolute isobutene and oxygen concentrations. As
overheating of the catalyst particles and fluid film are directy affected by the
reaction heat it has to be assumed that the different influence of varying the
isobutene concentration are a result of overheating. It was found by evaluating
the oxygen normalized selectivity that the isobutene concentration should be
as high as possible to improve the methacrolein formation. This confirms the
tendency figured out in the measurements addressing the influence of the oxy-
gen concentration.

All in all the experimental data show that the M3 catalyst posses two signi-
ficant structural features: On the one hand it is a non-porous solid and thus
exhibits a very low specific surface and on the other hand it consists of two
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crystal phases. Therein the major part is a novel crystal phase (M3) with the
composition Mos gV, 12Nbg 03 Tep.0030x which is orthorhombic and exhibits
the space-group Pbnm #62 with substituted vanadium, niobium and possibly
tellurium ions. The high activity in combination with the low specific surface
causes transportlimitation and overheating up to thermal runaway in the oxi-
dation of isobutene. Outer transportlimitation could be avoided by ensuring
proper flow conditions and sufficient high space velocities.

In comparison to the M1/M2 catalysts, the M3 catalyst exhibits a higher ac-
tivity but suffers from significant lower selectivities to the target products. As
possible proper reaction conditions a low oxygen concentration and high iso-
butene concentration were identified by the oxygen normalized selectivities.
This reaction conditions represent tendencies because the data is influenced by
consumption of oxygen even at short residence times and overheating of the
catalyst particles and fluid film exist on a calculatory point of view. Furthermo-
re the risk of thermal runaway hindered the process control which resulted in
the limited measure data of this work. A deeper evaluation of the M3 catalyst
is impossible due to the resulting trend of the carbon normalized selectivi-
tes. The comparison of the space-time-yield with literature data shows that at
380 °C similar values were reached, but significantly more CO, is produced
than methacrolein and/or methacrylic acid. Concluding the experimental data
show that the M3 catalyst is not suitable for the catalytic direct oxidation of
isobutene to methacrolein.
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9 Symbol-und
Abkulrzungsverzeichnis

Abkiirzungen

Symbol Bedeutung

ACH Acetoncyanhydrin

Al Aluminium

BET Brunauer-Emmet-Teller
Bi Bismut

C Kohlenstoff

Ce Cer

CeO, Cerdioxid

Co Koblat

CO Kohlenstoffmonoxid

CO, Kohlenstoffdioxid

CO, Mischung aus CO und CO,
CPS Counts per Second

Cr Chrom

Cu Kupfer

DFT Dichte-Funktional-Theorie
eff Effektiv

el. Elektrisch

Fe Eisen

FID Flammenionisationsdetektor
GC Gaschromatograph
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9 Symbol- und Abkiirzungsverzeichnis

Symbol Bedeutung

Gew. — % Gewichtsprozent

H,O Wasser

He Helium

HR Heizrate

i-C4Hjo Isobutan

i-C4Hg Isobuten

ICP Inductively Coupled Plasma
IR Infrarot-Spektrometer

K Kalium

KNV Katalytischer Nachverbrenner
KWS Kohlenwasserstoff (Isobutan/Isobuten)
LEL Untere Explosionsgrenze
LSM Laser-Mikroskopie

MAA Methacrylsdure

MAC Methacrolein

max Maximal

MEFC Massendurchflussregler

Mg Magnesium

MMA Methylmethacrylat

Mn Mangan

Mo Molybdin

MvK Mars-van Krevelen

N /N, Stickstoff

N,Oq4 Distickstofftetroxid

Nb Niob

Ni Nickel

NTP Normbedingungen

(0]} Sauerstoff

O, Mischoxid

OES Optische-Emissions-Spektroskopie
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9 Symbol- und Abkiirzungsverzeichnis

Symbol Bedeutung

PFR Plug-Flow-Reactor

PI Pressure-Indication

PIC Pressure-Indication-Control
REM Rasterelektronenmikroskop
RM Rietveld-Analyse

RMR Relative Molar Response
Sb Antimon

Si Silicium

SiC Siliciumcarbid

SiO, Siliciumdioxid

Te Tellur

Ti Titan

TiO, Titandioxid (Anatas)

TI Temperature-Indication
TIC Temperature-Indication-Control
UEL Obere Explosionsgrenze

\Y Vanadium

Vol. - % Volumenprozent

w Wolfram

WLD Wirmeleitfahigkeitsdetektor

Lateinische Buchstaben und Formelzeichen

Symbol Einheit Bedeutung

a A Kantenlidnge der Elementarzelle
Aspez m2.g~! Massenspezifische Gesamtoberflidche
AReaktor m> Reaktorquerschnitt

b A Kantenlidnge der Elementarzelle
B(T) m3-mol ™! Erster Virial-Koeffizient
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9 Symbol- und Abkiirzungsverzeichnis

Symbol Einheit Bedeutung

BO M) - Erster und Zweiter Tsonopoulos Koeffizient

Bo - Bodenstein-Zahl

c A Kantenlidnge der Elementarzelle

c °c! Regressionskonstante

C; mol-m™3 Konzentration der Spezies i

Crsobuten,bulk Mol -m=3 Isobutenkonzentration im Kernvolumen

Crsobuten,s mol-m=3 Konzentration an der Katalysatoroberfliche

CLEL Vol. - % Kohlenwasserstoffkonzentration (LEL)

CuEL Vol. - % Kohlenwasserstoffkonzentration (UEL)

dp m Partikeldurchmesser

dReaktor m Reaktordurchmesser

Dio m?-s~! Binirer Diffusionskoeffizient

Dgx m2-s! Axialer Dispersionskoeffizient

Ex kJ-mol™! Aktivierungsenergie

Fi - Peakfliche der Komponente i

Ji,.cyclopropan - Relativer Korrekturfaktor

Ji.Pentan - Relativer Korrekturfaktor (Zwischenstandard)

GHSV Ly LI}la . h~! Gas-Hourly-Space-Velocity

AHc kJ - mol™! Standard-Verbrennungsenthalpie

AH, kJ-mol™! Reaktionsenthalpie

Jm - Empirischer Stoffiibergangskoeftizient

km m3 kgl Massenbezogener Geschwindigkeitskoeffizient

km.LB m3-k g_1 571 Massenbezogener Geschwindigkeitskoeffizient
nach [98]

l; m Lénge

lehar m Charakteristische Linge

MK ar g Katalysatormasse

ME Isobuten kg-h™! Edukt-Massenstrom an Isobuten

mp; kg-h_1 Produkt-Massenstrom der Spezies i

M; g-mol -1 Molekulargewicht der Spezies i

n - Reaktionsordnung

n; mol Stoftmenge der Spezies i

N; mol-min~! Stoffmengenstrom von Spezies i
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Symbol Einheit Bedeutung

Nkws mol-min~! Stoffmengenstrom von Isobutan bzw. Isobuten

Np mol-min~ Stoffmengenstrom von Produkt P

p% - Relativdruck

De Pa Kritischer Druck

PR bar Reaktor- bzw. Reaktionsdruck

Pegy - Axiale Péclet-Zahl

qi - Absoluter Korrekturfaktor der
Komponente i

R J-mol™t-k~! Universelle Gaskonstante

Teff mol-m=3.s71 Volumenbezogene effektive
Reaktionsgeschwindikeit

Re/ Rep - Reynolds-Zahl bzw. Re am Katalysator-
partikel

RZA kg Produkt‘kgl}la z’h_l Raum-Zeit-Ausbeute

Rs P,KWS - Reaktorselektivitit zu Produkt P aus KWS

Sv m~! Volumenspezifische Katalysatoroberflache

Sc - Schmidt-Zahl

Sh - Sherwood-Zahl

T °C Temperatur

AT,q4 K Adiabate Temperaturdnderung

AT, vial K Axialer Temperaturgradient

To °C Referenztemperatur

Tpuik K Temperatur in der Kernphase

T K Kritische Temperatur

T K Reduzierte Temperatur

Tr °C Reaktor- bzw. Reaktionstemperatur

i m-s~! Mittlere Stromungsgeschwindigkeit

Vkat l Katalysatorvolumen

\%Y; m3-mol™! Molvolumen

Vzelle 3 Elementarzellenvolumen

Vein(TRva) m3.s~

1

Gesamtvolumenstrom am Reaktoreintritt
bei Reaktionsbedingungen
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9 Symbol- und Abkiirzungsverzeichnis

Symbol

Einheit

Bedeutung

Vein(pn,Tn) Ln-h7!

Vi
WHSV
Xkws
Yp kws

min -min~!

kgrobuten 'kg[_(lm h!

Gesamtvolumenstrom am Reaktoreintritt
bei Normbedingungen

Volumenstrom des Gases i
Weight-Hourly-Space-Velocity

Isobutan- bzw. Isobutenumsatz
Ausbeute an Produkt P

Kompressiblitétsfaktor
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Griechische Buchstaben

Symbol Einheit Bedeutung

a W-m=2 K~ Wairmeiibergangskoeftizient

; - Anzahl der Kohlenstoffatome im Molekiil von Spezies i

ARKWS - Anzahl der Kohlenstoffatome im Molekiil
von Isobutan bzw. Isobuten

ap - Anzahl der Kohlenstoffatome im Molekiil
von Produkt P

B - Prater-Zahl

BG m-s—4¢ Stoffiibergangskoeffizent

0% - Arrhenius-Zahl

€ %o Porositit

0 ° Beugungswinkel

A W-m~l.K~!  Wirmeleitfihigkeit

As nm Wellenldnge

u g-m_1 5! Dynamische Viskositét des Fluids

Vij - Stochiometrischer Koeffizient

vf m2.s! Kinematische Viskositit des Fluids

Vi - Diftusionsvolumen der Komponente i

& - Sauerststoffzahl von Spezies i

P kg~m_3 Dichte des Fluids

PKat kg-m_3 Feststoffdichte des Katalysators

0S.Kat kg-m™3 Schiittdichte des Katalysators

Tmod kgkar-s-m™> Modifizierte Verweilzeit

Yo - Kohlenstoftbilanz

w - Azentrischer Faktor

Q - Statistische Besetzungsdichte
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A.1 FlieBbild der Versuchsanlage
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Abbildung A.1: VerfahrensflieBbild der Versuchsanlage. Massendurchflussregler (MFC), Gas-
chromatograph (GC), Infrarot-Spektrometer (IR).
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A.2 Reinheiten der verwendeten Chemikalien

und Gase

Tabelle A.1: Reinheiten der verwendeten Chemikalien fiir die Katalysator-Synthese.
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Substanz Reinheit Hersteller
Ammoniumheptamolybdat Tetrahydrat | > 99 % Alfa Aesar
Ammoniummetavanadat > 99 % Merck
Ammoniumniobatoxalat > 99,994 % | Sigma-Aldrich
Tellursidure > 98 % | Sigma-Aldrich
Cernitrat > 99,9 % Alfa Aesar
Titandioxid (Anatas) > 99,6 % Alfa Aesar
Antimonoxid > 99 % Fluka
Natriumpyrophosphat > 95 % Aldrich
Nickelnitrat Hexahydrat > 98 % VWR
Tabelle A.2: Reinheiten der verwendeten Gase.

Gas Reinheit | Hersteller

Isobutan > 99,5 % basi

Isobuten > 99,9 % basi

Sauerstoff > 99,95 % | Air Liquide

Stickstoff > 99,999 % | Air Liquide

3 Vol. — % Cyclopropan in Stickstoff | > 99,9 % | Air Liquide




A.3 Zusitzliche Informationen zu den Charakterisierungsmethoden

A.3 Zusiatzliche Informationen zu den
Charakterisierungsmethoden

Rotgendiffraktometrie kombiniert mit Rietveld-Analyse

Das verwendete Diffraktometer (Bruker D8 Advance) ist ausgestattet mit ei-
nem Lynxeye® positionssensitiven Detektor und Cu Ka1,2 Strahlungsquelle.
Die Messungen wurden mit einer Wellenldnge von As = 0,15418 nm im
26-Bereich zwischen 5° und 115° mit einer 26-Schrittweite von 0,011° durch-
gefiihrt. In Kombination mit dem positionssensitiven Detektor ergab dies eine
Gesamtdauer der Messschritte von 420 Sekunden. Fiir die Durchfiihrung der
Rietveld-Analyse wurde das Softwarepaket TOPAS 4.2® von Bruker verwen-
det [123,124].

Pyknometrie
Mit einem Pyknometer (Micromeritics AccuPyc 1330) wurde die Feststoffdich-
te des Katalysators bestimmt. Als Verdriangungsfluid wurde Helium verwendet.

Tieftemperatur-Stickstoff-Adsorption

Die Adsorptions- und Desorptionsisothermen von Stickstoff wurden in einem
ASAP 2010 von Micromeritics® bei 77 K aufgenommen. Die Bestimmung
der Mikroporen erfolgte durch Aufgabe von definierten Gas-Pulsen und einer
Equillibrationszeit von 20 s im Relativdruckbereich von 0,001 < LO < 0,01.
Dazu wurden die Katalysatorproben vor der Messung auf 350 °C iiber Nacht
aufgeheizt und im Vakuum getrocknet, um adsorbiertes Wasser und andere
Gase zu entfernen. Die Auswertung des Mikroporenvolumens erfolgte nach
der Methode von Dubinin und Astakhov [138]. Aus der Adsorptionsisotherme

kann mittels BET-Methode die spezifische Oberfliche bestimmt werden [136].

Quecksilberporosimetrie

Die Porositit des Katalysators wurde mit einem AutoPore III (Micromeritics
bestimmt. Dabei wird ausgenutzt, dass Quecksilber die meisten Materialien
nicht benetzt und erst durch Erhohen des Drucks in die Poren des Proben-
korpers eindringt. Es konnen so Porendurchmesser zwischen 3 nm und ca.
300 um erfasst werden. Zwischen dem Druck und dem Porenradius besteht
ein reziproker Zusammenhang. Aus dem Volumen des in die Poren einge-
drungenen Quecksilbers kann in Abhingigkeit des aufgebrachten Drucks eine
Porenradienverteilung bestimmt werden.

®)
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Rasterelektronenmikroskopie

Rasterelektronenmikroskopie (REM)-Aufnahmen der Katalysatorpartikel wur-
den im Laboratorium fiir Elektronenmikroskopie (LEM) des KIT durchgefiihrt.
Zum Erstellen der REM-Aufnahmen wurde ein LEO 1530 der Firma ZEISS
verwendet.

Lasermikroskopische Aufnahmen

Die Bestimmung der Oberflichenbeschaffenheit der Katalysatorpartikeln er-
folgte durch Laser-Mikroskopie (LSM) am Institut fiir Mechanische Verfah-
renstechnik und Mechanik (MVM) des KIT.

A.4 Gaschromatographie

Die Analyse der gasformigen, organischen Produkte und Edukte erfolgt mittels
Gaschromatographie. Dazu wird ein Gaschromatograph (GC) des Typs 6890
von Hewlett Packard verwendet. Durch den Einsatz eines pneumatisch be-
triebenen Probennahmeventils (Sechsportventil, Valco, SSAGUWE) kann dem
Gasstrom direkt eine Probe entnommen werden. Das Probenvolumen wird dann
mit Helium als Tragergasstrom in den Injektor des GC iiberfiihrt. Durch eine
Kapillarsdule (V&W CP-Sil 5 CB for Formaldehyde, 60 m x 320 pum x 8 um)
werden die in der Probe enthaltenen Spezies getrennt und im Warmeleitfa-
higkeitsdetektor (WLD) bzw. Flammenionisationsdetektor (FID) nach einer
stoffspezifischen Retentionszeit analysiert. Die Gerétedaten im Einzelnen sind
in Tabelle A.3 aufgefiihrt. Wihrend der Analyse wird der Kapillarsidule ein
Temperaturprofil aufgeprigt. Das Temperaturprofil ist in Abbildung A.2 dar-
gestellt.
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Tabelle A.3: Spezifikationen des GC 6890 Hewlett Packard und der Detektoren.

Bezeichnung ‘ Wert ‘ Einheit

Injektor

Tinjektor 280 °C
Plnjektor 2,340|  bar
Split-Ratio 10:1 -
Siulenfluss 5 | ml-min~!
WLD

Twip 250 °C
Referenzfluss | 10 | ml-min~"
FID

Trip 320 °C
VH2 30 |ml-min~!
Viyn.Luft 300 |ml-min~!
Vi, 30 | ml-min~!

N
o
3

N 25 °C-min‘!

-
@
o

Temperatur T/°C
5
8

\ZD °C-min?

50 4

40°C, 5 min

0 5 10 15 20
Zeit/ min

Abbildung A.2: Temperaturprofil der Gaschromatographie.
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Aus dem zeitlichen Verlauf der Detektorsignale des FID bzw. WLD ergeben
sich Chromatogramme. Durch die Software Chemstation® konnen die einzel-
nen Peakflidchen in den Chromatogrammen bestimmt werden. Die so erhaltenen
Fldchen F; sind proportional zur Stoffmenge der detektierten Komponenten n;,
siehe Gleichung A.1.

Fi o qin (A1)

Mit: F;: Peakfliche der Komponente i, [F;] = Pa-s (FID) / uV-s (WLD)
qi: Absoluter Korrekturfaktor der Komponente i, [q;] = Pa-s-mol -1y
uV-s-mol™!
n;: Stoffmenge der Komponente i, [n;] = mol

Der relative Korrekturfaktor f; cyciopropan. bezogen auf Cyclopropan, wird
aus dem absoluten Korrekturfaktor q; gemifl Gleichung A.2 bestimmt. Durch
Kalibrierung wurden die Retentionszeiten und Korrekturfaktoren der im GC
detektierten Reaktionsspezies bestimmt. Tabelle A.4 zeigt hierzu die entspre-
chende Ubersicht.

ACyclopropran
fi,Cyclopropan = q— (A2)
L

Mit: f; cyciopropan: Relativer Korrekturfaktor der Komponente i,
[fi,Cycl()propan] =-
qi: Absoluter Korrekturfaktor der Komponente,
[qi] = Pa-s-mol™! /,uV~s-mol_1

Daraus ergibt sich der in Gleichung 3.2 dargestellte Zusammenhang der Peak-
flachen und der Stoffstrome. Fiir die Kalibrierung der gasformigen Reaktan-
ten wurden unterschiedliche Volumenstrome der Spezies i bei konstantem
Volumenstrom an Cyclopropan in Stickstoff eingestellt und im GC analy-

siert. Aus der Auftragung des Stoffmengenverhiltnisses - e tiber
NCyclopropan

dem Peakflichenverhiltnis Ac# konnte durch die Steigung der Aus-

yclopropan

gleichsgeraden der relative Korrekturfaktor f; cyciopropan bestimmt werden.
Die bei Raumtemperatur fliissig vorliegenden Reaktanten wurden iiber Pentan
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als Zwischenstandard kalibriert. Die Korrekturfaktoren sind in Tabelle A.4
aufgelistet. Dazu wurden unterschiedliche Losungen mit definierten Mengen
der zu kalibrierenden Spezies bei konstanter Menge von Pentan in Ethanol
bzw. Aceton als Losemittel hergestellt. Von diesen Losungen wurde jeweils ca.
0,1 wl direkt in den Injektor des GC eingespritzt und analysiert. Aus der Auf-
tragung des Stoffmengenverhiltnisses — — tiber dem Peakflichenverhéltnis

npent

Apf,fmn konnte der relative Korrekturfaktor f; pejsqn bestimmt werden. Nach
der Methode von Ackmann [139] kann dieser in f; cyciopropan Umgerech-
net werden. Dabei ergibt sich das Verhiltnis der absoluten Korrekturfaktoren
aus dem Verhiltnis der sogenannten relativen molekularen Anzeigeempfind-
lichkeiten %W. Somit konnen nach Gleichung A.3 die relativen

Korrekturfaktoren umgerechnet werden.

qPentan YCyclopropan

fi,Cyclapropan =

qi qPentan
_ qPentan RMRCyclopropan
qi RMR penran

1

= Ij,Pentan 1.62
(A3)

Mit: f; cyclopropan: Relativer Korrekturfaktor der Komponente i,
[fi,CycloprUpan] =-

qi: Absoluter Korrekturfaktor der Komponente,
[qi] = Pa-s-mol™! /,uV-s~mol_1

RMR;: Relative molekulare Anzeigeempfindlichkeit,
[RMR;] =-

fi. Pentan: Relativer Korrekturfaktor, bezogen auf den

Zwischenstandard, [f; penran] = -
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Tabelle A.4: Korrekturfaktoren.

Korrekturfaktor FID | WLD
fMetnan,Cyclopropan | 3,9852 -
TEthan,Cyclopropan 2,1995 -
fEthen,Cyclopropan 2,1737 -
fPropan,Cyclopropan 1,3312 -
fPropen,Cyclopropan 1,4875 -
frsobutan,cyctopropan | 1,1055 -
f1sobuten,Cyclopropan | 0,9896 -
faceton,Cyclopropan 1,4550 -
TEssigsédure.Cyclopropan | 2:9267 -
fymac.cyclopropan 0,9607 -
fMAA,Cyclopropan 0,9329 -
facrotein,Cyclopropan | 1,6333 -
fAcrylsiure . Cyclopropan | 1,3022 -
fco,,cyclopropan - 159,0923

A.5 Erganzende Informationen zur N,-Adsorption

Die Physisorption ist ein allgemeines Grenzflichenphinomen, das eintritt, so-
bald ein Gas mit einem Feststoffkatalysator in Kontakt kommt. Dabei hingt
die adsorbierte Stoffmenge von der Temperatur, dem Gleichgewichtsdruck und
den Eigenschaften der Gas-Feststoff-Paarung ab. Die Adsorptionsisotherme
wird geldufig als Graphik dargestellt. Dafiir wird die adsorbierte Menge als
Funktion des Relativdrucks fiir eine bekannte, konstante Temperatur aufge-
tragen. Der Relativdruck ergibt sich aus dem Quotienten des Drucks und des
Sattdampfdrucks im Gleichgewichtszustand. Als erster Ansatz fiir die Interpre-
tation der Isothermen werden deren Gestalt und unter Umstinden ausgebildete
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Hysteresen herangezogen [140]. Von IUPAC wurde fiir die Interpretation der
Physisorptionsisothermen auch eine Unterteilung der Porendurchmesser vor-
geschlagen [141]:

e Poren mit einem Porendurchmesser grofer als 50 nm werden als Makro-
poren bezeichnet.

¢ Poren mit einem Porendurchmesser zwischen 2 nm und 50 nm werden
als Mesoporen bezeichnet.

¢ Poren mit einem Porendurchmesser kleiner als 2 nm werden als Mikro-
poren bezeichnet.

Die von IUPAC vorgeschlagene Klassifizierung [141] der Physisorptionsiso-
thermen und der dazugehdrende Hysteresen ist in Abbildung A.3 dargestellt.

Im Folgenden werden die verschiedenen Typen der Adsorptionsisothermen
beschrieben.

Amount adsorbed ——— >

Relative pressure —>

Abbildung A.3: Die verschiedenen Adsoptions- und Desorptionsisothermentypen nach [140].
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Wie in der Abbildung zu erkennen ist, werden sechs verschiedene Physisorp-
tionsisothermen unterschieden:

126

* Typ [ ist typisch fiir mikropordse Feststoffe. Dabei wird die adsorbierte
Menge hauptséchlich durch das zugingliche Mikroporen-Volumen be-
schrinkt anstatt durch die innere Oberfliche. Die Hohe des Plateaus ist
ein MabB fiir die adsorbierte Gasmenge. Ist das Plateau nur schwach aus-
geprigt, ist die Mehrschicht-Adsorption nur auf der sehr kleinen externen
Oberfliche moglich [140, 141].

» Typ /1 ergibt sich fiir unpordse oder makropordse Festkorper. Der Ver-
laufresultiert aus der unbeschrinkten Monolagen-Multilagen-Adsorption
des Gases bis zu hohen Realtivdrucken. Dabei wird Punkt B oft als
Indiz fiir die Vervollstindigung der Monolage und die beginnende
Mehrschicht-Adsorption herangezogen [140, 141].

e Typ 111 zeichnet sich durch einen konvexen Verlauf aus, weshalb kein
Punkt B identifiziert werden kann [141]. In diesen Fallen sind die Wech-
selwirkungen zwischen Feststoff und adsorbiertem Gas schwach. Dies
fiihrt dazu, dass die adsorbierten Molekiile nur an bevorzugten Stellen
adsorbieren [140].

e Typ IV zeigt den typischen Verlauf fiir einen mesopordsen Feststoff.
Charakteristisch fiir einen mesoporosen Feststoff ist die sich ausbildende
Hysterese zwischen der Adsorptions- und Desorptionsisotherme. Der
Grund fiir die Hysterese ist die eintretende Kapillarkondensation [140,
141].

e Typ V ist dhnlich zu Typ /11 und Typ IV. Aufgrund schwacher Wech-
selwirkungen zwischen Feststoff und adsorbierendem Gas ergibt sich
zwar ein konvexer Verlauf, aber der Feststoff ist mesopords, weshalb
sich eine Hysterese zwischen Adsorptions- und Desorptionsisothermen
ausbildet [141].

» Typ VI stellt die schrittweise Mehrlagen-Adsorptionsisotherme fiir einen
einheitlichen, unpordsen Feststoff dar. Dabei hangt die Schrittschérfe von
der Gas-Feststoffpaarung und der Temperatur ab. Die ,,Stufenhohe* ist
ein Mab fiir die jeweilige Schichtkapazitit [140, 141].
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A.6 Erganzende Angaben zur DFT-Analyse

In der DFT-Analyse wurde ein sogenannter Monte-Carlo-Fit durchgefiihrt, um
anhand der Stickstoff-Sorptionsmesswerte die Porendurchmesserverteilung zu
berechnen. In Abbildung A.4 sind die Messwerte der N,-Physisorption und
die bestimmten Wertepaare des adsorbierten Volumens und Relativdrucks dar-
gestellt. Die Anpassung wurde mit dem DFT-Kernel: N2 at 77 K on silica fiir
zylindrische und kugelférmige Poren und non-local density functional theory
adsorption branch model bestimmt. Die Porengeometrie hatte dabei keinen
Einfluss auf die Anpassung und die daraus berechnete Gesamtoberfldche und
das Porenvolumen. Der Fehler der Anpassung betrégt 1,771 %. Abbildung A.5
zeigt die Gegeniiberstellung der Messwerte der Referenzprobe und die in der
DFT-Analyse angepassten Werte fiir die Adsorption und Desorption.

In Tabelle A.5 ist die abgeleitete Porendurchmesserverteilung aufgefiihrt. Das
bestimmte Porenvolumen betrigt 0,0011 ¢m?-g~!. Die Gesamtoberfliche be-
trigt 1,4 m>-g~.
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Tttt s ovaneasion
£fed > sls| 2|7

oA ws O ms O

DT /onca-Carl Titsing Comparisen

11111

nnnnn

......

= 150
Betasive prassuce, ¥k <

7S [NOM [5G [0

Abbildung A.4: Screenshot des Monte-Carlo-Fits der DFT-Analyse. Es sind die Messwerte und
die im Fit berechneten Werte abgebildet.
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Tabelle A.5: Auflistung der Stiitzstellen der Porendurchmesserverteilung,

Carlo-Fit der DFT-Analyse bestimmt wurden.

die durch den Monte-

Pore Cumul. Cumul.
Width / | Pore Volume /| Surface Area / dvV(w)/ dS(w) /
A emd-g~! m-g~! em3A-lg™ | m2 Al
15,64 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 | 9,60652E-06 | 2,45691E-02
16,31 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
16,97 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
17,80 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
18,68 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
19,48 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
20,27 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
21,07 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
21,86 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
22,66 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
23,45 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
2425 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
25,04 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
25,83 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
27,03 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
28,22 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
29,41 | 1,38274E-04 | 5,87444E-01 |0,00000E+00 | 0,00000E+00
30,60 | 1,64983E-04 | 6,22358E-01 | 2,24449E-05 | 2,93397E-02
31,79 | 2,21960E-04 | 6,94050E-01 | 4,78802E-05 | 6,02455E-02
32,98 | 2,82682E-04 | 7,67697E-01 | 5,10267E-05 | 6,18880E-02
34,18 | 3,46812E-04 | 8,42747E-01 | 5,34417E-05 | 6,25415E-02
35,37 | 4,14365E-04 | 9,19142E-01 | 5,67667E-05 | 6,41976E-02
36,56 | 4,71484E-04 | 9,81636E-01 | 4,79994E-05 | 5,25157E-02
37,75 | 5,18570E-04 | 1,03153E+00 | 3,95681E-05 | 4,19265E-02
39,34 | 5,61222E-04 | 1,07490E+00 | 2,68251E-05 | 2,72752E-02
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Pore Cumul.

Width / | Pore Volume /

emd-g~1

Cumul.

Surface Area /

m2.g~!

dV(w)/
em3- A7

dS(w) /
m?-A1.g"!

40,93
42,52
44,11
45,70
47,28
48,87
50,86
52,85
54,83
56,82
58,80
60,79

6,00305E-04
6,35928E-04
6,68640E-04
6,97289E-04
7,27887E-04
7,64636E-04
8,05790E-04
8,50562E-04
8,95126E-04
9,43280E-04
9,97828E-04
1,05777E-03

1,11309E+00
1,14660E+00
1,17627E+00
1,20134E+00
1,22723E+00
1,25731E+00
1,28967E+00
1,32356E+00
1,35607E+00
1,38997E+00
1,42708E+00
1,46652E+00

2,45808E-05
2,24041E-05
2,05737E-05
1,80179E-05
1,93664E-05
2,31121E-05
2,06803E-05
2,24987E-05
2,25070E-05
2,41980E-05
2,75498E-05
3,01237E-05

2,40222E-02
2,10763E-02
1,86567E-02
1,57706E-02
1,63844E-02
1,89173E-02
1,62644E-02
1,70284E-02
1,64194E-02
1,70348E-02
1,87414E-02
1,98215E-02
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Abbildung A.5: Referenzmessung zur Tieftemperatur-Stickstoff-Adsorption mit Anpassung durch
die DFT-Analyse fiir (a) Adsorptions- und (b) Desorptionsisotherme von Stick-

stoff.
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A.7 Abschatzung der Explosionsgrenzen bei
Reaktionsbedingungen

Die Oxidationsreaktionen von Kohlenwasserstoffen sind immer mit entspre-
chenden Explosionsgrenzen verkniipft. Da viele Prozesse bei erhohten Tem-
peraturen und Drucken durchgefiihrt werden, ist die Kenntnis der Explosions-
bzw. Ziindgrenzen der Reaktanten bei Prozessbedingungen essenziell fiir einen
sicheren Anlagenbetrieb. Die Explosionsgrenzen beschreiben einen Konzen-
trationsbereich eines Gemischs aus Kohlenwasserstoffen und einem Oxidati-
onsmittel, meistens Luft, in dem das Gemisch geziindet werden kann. Dabei
wird zwischen der unteren (LEL, kohlenwasserstoffarmen bzw. mageren) und
oberen (UEL, kohlenwasserstoffreichen bzw. fetten) Explosionsgrenze unter-
schieden. AuBlerhalb der Explosionsgrenzen geniigt die durch Wirmefreiset-
zung der Reaktion erreichte Verbrennungstemperatur sowie die Radikalkon-
zentration nicht, um das Gasgemisch zu ziinden.

Die Explosionsgrenzen sind fiir viele Kohlenwasserstoffe bei Standardbedin-
gungen ermittelt und den jeweiligen Sicherheitsdatenblittern zu entnehmen.
Allerdings sind diese sowohl von der Temperatur als auch vom Druck abhéngig.
Nach [142] ist es anhand der bisher ermittelten Datensitze nicht moglich, einen
allgemeingiiltigen Zusammenhang des Druckeinflusses auf die Explosions-
grenzen abzuleiten. Daher miissen fiir erhdhte Drucke die Explosionsgrenzen
experimentell bestimmt werden. Bislang berichten nur wenige Literaturstellen
tiber die Explosionsgrenzen von Gasen bei Variation der Temperatur und des
Drucks [143, 144]. Jedoch sind die berichteten Ergebnisse nach Vanderstrae-
ten [143] manchmal widerspriichlich. Fiir die Abschitzung der Explosions-
grenzen existieren derzeit nur Berechnungsformen, die den Temperatureinfluss
bei atmosphérischem Druck beriicksichtigen. Daher wird der Druckeinfluss auf
die Explosionsgrenzen anhand von Literaturwerten abgeschétzt.

Die Explosionsgrenzen eines Kohlenwasserstoff-Luft-Gemischs bei erhohten
Temperaturen und atmosphérischem Druck konnen durch das modifizierte
Burgess-Wheeler-Gesetz abgeschitzt werden [145, 146]. Es basiert auf den
Feststellungen von Burgess und Wheeler, dass bei Standardbedingungen fiir
verschiedene Kohlenwasserstoft-Luft-Mischungen das Produkt der Volumen-
konzentration des Kohlenwasserstoffs der LEL und der bei der Verbrennung
eines Mols des Kohlenwasserstoffs frei werdenden Wirme annihernd kon-
stant ist [147, 148]. Weiterhin stellte White fest, dass fiir Gasgemische deren
Zusammensetzung genau der Explosionsgrenze entspricht, die adiabate Flam-
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mentemperatur als konstant angenommen werden kann [149]. Mit diesen An-
nahmen und der Voraussetzung, dass die Ziindgrenze keinen Einfluss auf die
adiabate Ziindtemperatur besitzt, modifizierte Zabetakis das Burgess-Wheeler-
Gesetz [145,146]. Damit kann die untere Explosionsgrenze bei erhohten Tem-
peraturen gemil} Gleichung A.4 berechnet werden.

0,75 .
Crer = CLEL25°C — N T -25°C) (A4)
c

Fiir die obere Explosionsgrenze ergibt sich nach Zabetakis [146] analog Glei-
chung A.5.

0,75 R
Cver = Cuerasecc+—— (T - 25°0C) (A.5)
AHc
Mit: CreL: Kohlenwasserstoffkonzentration der unteren

Explosionsgrenze, [Crgr] = Vol. — %

CreL25-c: Kohlenwasserstoffkonzentration der unteren
Explosionsgrenze bei 25 °C, [Crgr25 oc] = Vol. — %

CyuEL: Kohlenwasserstoffkonzentration der oberen
Explosionsgrenze, [Cygr] = Vol. — %

CuEeL.2s oc: Kohlenwasserstoffkonzentration der oberen
Explosionsgrenze bei 25 °C, [Cygr,25 oc] = Vol. — %

AHc: Verbrennungsenthalpie, [AH¢] = kcal-mol ™!

T: Temperatur, [T] =°C

Van den Schoor fand in seinen Betrachtungen der Temperaturabhingigkeit der
oberen Explosionsgrenze von C,- bis C4-Kohlenwasserstoffen bei verschiede-
nen Ausgangsdrucken einen geringfiigig vom modifizierten Burgess-Wheeler-
Gesetz abweichenden Zusammenhang [144], vergleiche Gleichung A.6.

l+c - ﬂ] (A.6)

Cuer(T) = Cygr(T) - 100
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Mit: Cygr(T): Kohlenwasserstoffkonzentration der oberen
Explosionsgrenze bei Temperatur T,
[CUEL(T)] =Vol. — %

c: Konstante aus der Minimierung der Fehlerquadrate,
[c]=°C""

T: Temperatur, [T] =°C

To: Referenztemperatur, 7o = 20°C

Der Druckeinfluss auf die untere und obere Explosionsgrenze ist unterschied-
lich. Nach [150] weist die untere Explosionsgrenze keine Druckabhingigkeit
bei moderaten Drucken bis 10 bar bzw. nach [142] bis 5 bar auf.

Die Druckabhingigkeit der oberen Explosionsgrenze wird anhand von Litera-
turwerten abgeschitzt. Da fiir die Berechnung der oberen Explosionsgrenzen
von Isobutan bzw. Isobuten keine Literaturwerte verfiigbar waren, wurde die
obere Explosionsgrenze anhand von Literaturwerten fiir n-Butan bei 3 bar
nach van den Schoor [144] abgeschitzt. Die Abschitzung der Explosionsgren-
zen von Isobuten erfolgte anhand der Feststellung von White, dass homologe
Kohlenwasserstoffe ein dhnliches Verhalten aufweisen [151]. Da bei 1 bar
der Konzentrationsquotient an der Explosionsgrenze fiir Propen und Propan
anndhernd dem von n-Buten und n-Butan entspricht, wurde auf Basis des
Quotienten aus Propen und Propan bei 3 bar ein Proportionalititsfaktor be-
stimmt. Mit diesem wird die Explosionsgrenze fiir n-Buten bei 3 bar nach
Gleichung A.7 abgeschitzt.

CUEL,Propen,B bar - CUEL,n—Buten,3 bar

~ = 1,021 (A7)
CUEL,Propan,3 bar CUEL,nfButan,3 bar

Mit: Cygr,i: Konzentration von Spezies i der oberen Explosionsgrenze
[CUEL,i] =Vol. - %

Fiir die Berechnung der Explosionsgrenzen bei Reaktionsbedingungen wer-
den die in den Sicherheitsdatenblittern angegebenen Explosionsgrenzen als
Startwerte herangezogen [152-157]. Die Verbrennungsenthalpie wird an-
hand der Standardbildungsenthalpien nach [158] abgeschitzt und betrdgt

fiir Isobutan AHc r5opuran = -2870,15 kJ-mol™" (= -685,52 kcal-mol™").
Fiir Isobuten ergibt sich entsprechend AHc r5oputen = -2700,62 kJ -mol™!
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(Z -645,03 kcal-mol™"). Mit Gleichung A.4 bzw. A.6 wird die Temperatur-
abhingigkeit der unteren bzw. oberen Explosionsgrenze berechnet. Aus den
so ermittelten Explosionsgrenzen fiir eine erhdhte Temperatur bei 1 bar und
3 bar wurde durch lineare Interpolation die Explosionsgrenze bei Reaktions-
druck beziffert.

Explosionsgrenzen von Isobutan

Abbildung A.6 zeigt die Temperaturabhédngigkeit der Explosionsgrenzen fiir
Isobutan bei Reaktionsdruck. Die abgeschitzten Explosionsgrenzen bei Reak-
tionsbedingungen sind in Tabelle A.6 fiir Isobutan aufgelistet. Die geringste
Isobutankonzentration in den durchgefiihrten Messungen betriagt 21,5 Vol.—%
und liegt damit oberhalb der oberen Explosionsgrenze. Somit liegt als Reakti-
onsmischung kein ziindfdhiges Gasgemisch vor.
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Abbildung A.6: Explosionsgrenzen von Isobutan als Funktion der Temperatur bei Reaktionsdruck.
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Tabelle A.6: Abgeschitzte Explosionsgrenzen von Isobutan bei Reaktionsbedingungen.

Temperatur in °C | LEL in Vol. — % | UEL in Vol. — %

380 1,112 14,884
400 1,090 15,159
420 1,068 15,435
450 1,035 15,848

Explosionsgrenzen von Isobuten

Fiir Isobuten ist die Temperaturabhédngigkeit der Explosionsgrenzen in Abbil-
dung A.7 fiir Reaktionsdruck dargestellt. Die fiir die Reaktionsbedingungen
abgeschitzten Explosionsgrenzen sind in Tabelle A.7 aufgelistet. Aus der
Tabelle ist ersichtlich, dass die in den Messungen betrachteten Isobutenkon-
zentrationen zwischen 3 Vol. — % und 10 Vol. — % ein ziindfdhiges Gemisch
darstellen. Daher sind bestimmte apparative Einrichtungen und Betriebsweisen
der Versuchsanlage notwendig, wie in Kapitel 3 aufgefiihrt.
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Abbildung A.7: Explosionsgrenzen von Isobuten als Funktion der Temperatur bei Reaktionsdruck.
Der graue Bereich kennzeichnet die betrachteten Reaktionsbedingungen.
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Tabelle A.7: Abgeschitzte Explosionsgrenzen von Isobuten bei Reaktionsbedingungen.

Temperatur in °C | LEL in Vol. — % | UEL in Vol. — %

380 1,212 16,740
400 1,190 17,073
420 1,168 17,405
450 1,135 17,905

A.8 Explorative Untersuchungen zur partiellen
Oxidation von Isobutan

Bevor die Versuchsreihe zur partiellen Oxidation von Isobutan durchgefiihrt
werden konnte, musste ein geeigneter Katalysator ermittelt werden. Es wurden
die in Tabelle 2.1 aufgefiihrten Katalysatoren untersucht, aber die katalytischen
Eigenschaften konnten nicht reproduziert werden. In der Literatur werden zwar
diese verschiedenen Katalysatortypen als geeignet beschrieben, aber unter die-
sen nehmen Mischoxid-Katalysatoren, basierend auf Mo-V-Te, eine besondere
Stellung ein [25]. Neben Mo-V-Te Mischoxid-Katalysatoren wurden des Wei-
teren ein Sb-Mischoxid [84, 159], Nickelpyrophosphat [126] und fluoriertes
SiO, getestet. Die Messungen mit Sb-Mischoxid, Nickelpyrophosphat sowie
fluoriertem SiO, zeigten, dass diese fiir die partielle Oxidation von Isobutan
zu MAC und/oder MAA ungeeignet sind. Im Fall des Sb-Mischoxids und Ni-
ckelpyrophosphats konnten die berichteten Umsitze und Selektivititen nicht
erreicht werden.

Als Basis der im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrten Versuchsreihen wur-
de daher ein Mo-V-Te Mischoxid-Katalysator herangezogen. Es wurde ein
MoVy 3T ep 230, Katalysator gemil3 [22] hergestellt und getestet. Hohe Re-
aktionstemperaturen und ein leicht unterstochiometrisches Zulaufgemisch er-
wiesen sich als giinstig fiir die Bildung von MAC aus Isobutan. Somit konn-
te fiir 450 °C, ein leicht unterstochiometrisches Zulaufgemisch und anni-
hernd gleicher GHSV eine MAC-Ausbeute von 2,3 % (kohlenstoffnormiert;
Spac = 13 % bei Xisoburan = 18 %) erzielt werden. Diese Werte liegen
zwar knapp unterhalb der Literaturwerte, entsprechen aber deren Grofenord-
nung [22]. Im Gegensatz zu den Literaturangaben wurde jedoch kein MAA
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detektiert. Da dies kein zufriedenstellendes Ergebnis war, wurde versucht,
durch Modifikation des MoVp 3T eg,230«-Katalysators die Aktivitit und Selek-
tivitat zu steigern.

Zunidchst wurde versucht, durch das Einbringen von CeO; und TiO; (Ana-
tas), in Anlehnung an [26], die Aktivitdt und Selektivitit zu erhohen. Dabei
sollte eine bessere Verfiigbarkeit von Sauerstoff in der Oxidationsreaktion ge-
wihrleistet werden, da CeO, und TiO; als vermeintliche Sauerstoffmediatoren
gelten [160,161]. Der Zusatz von CeO, bewirkte nicht die berichtete Steigerung
der Aktivitat und Selektivitit, weshalb es fiir die weiteren Versuchsreihen nicht
als Katalysatorbestandteil betrachtet wurde. TiO, in der Anatas-Konfiguration
steigerte leicht die Aktivitdt, jedoch wurde die Bildung von MAC und MAA
nicht zusitzlich begiinstigt. Da die Produktbildung mit TiO, (Anatas) nicht
verbessert werden konnte, wurde es ebenfalls nicht als Katalysatorbestandteil
in den weiteren Versuchsreihen beriicksichtigt.

Nach [81] ist Molybdén die Schliisselkomponente im Katalysator fiir die Ak-
tivierung von Isobutan. Daher wurde versucht, durch Steigern der Molyb-
dinmenge im Katalysator die Aktivitdt und Selektivitit zu verbessern. In
Abbildung A.8 sind exemplarisch fiir die Katalysator-Zusammensetzungen
MoV 3Tep 230 (freie Symbole) und Mo7Vp3Tep 230, (graue Symbole),
bei einer Reaktionstemperatur von 450 °C die Ausbeuten an MAC bzw.
MAA iiber dem Umsatz aufgetragen. Im Folgenden wird sich aus Griinden
der Ubersichtlichkeit auf diese zwei Zusammensetzungen beschrinkt, da mit
Mo7Vp 3T ep 230 die hochste Ausbeute an MAC bzw. MAA erzielt werden
konnte. Eine weitere Erhohung der Molybddnmenge wurde getestet, jedoch
wurde in diesen Messungen kein MAC bzw. MAA mehr detektiert. Wie in der
Abbildung zu erkennen ist, nimmt die Ausbeute bei gleichem Umsatz mit der
Molybdanmenge im Katalysator zu. Des Weiteren wird die maximal erreichba-
re Ausbeute mit hoherer Molybddanmenge im Katalysator ebenfalls gesteigert.
Durch die erhohte Molybdidnmenge im Katalysator werden bei gleicher Re-
aktionstemperatur hohere Umsitze erreicht. Die hochsten Ausbeuten an MAC
werden fiir die Reaktionstemperaturen 420 °C und 450 °C erreicht. MAA
wird im gesamten betrachteten Temperaturbereich mit dem M o7V 3T e 230 -
Katalysator als Produkt detektiert. Somit wirken sich eine hdhere Molyb-
didnmenge im Katalysator und hohe Reaktionstemperaturen positiv auf die
Aktivitdt und Selektivitit zu MAC bzw. MAA aus.
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Abbildung A.8: Ausbeute an MAC (a) bzw. an MAA (b) iiber dem Isobutanumsatz bei Variati-
on der Molybddnmenge im Katalysator. Weile Symbole: MoV 3T ey 230x;
graue Symbole: Mo7Vp 3Tep230x. Eduktgas: Isobutan:Oy:No:H,O =
40:60:0:0 Vol. — %.

In der Patentliteratur wird fiir die Mo-V-Te basierten Mischoxid-Katalysatoren
oft auch Niob als wichtiger Bestandteil berichtet [68, 69, 162—-164]. Es wur-
de untersucht, ob durch den Zusatz von Niob zu dem Mo;Vp 37T e 230«
Mischoxid-Katalysator die Ausbeute an MAC und MAA gesteigert wer-
den kann. Abbildung A.9 zeigt dazu exemplarisch fiir eine Reaktionstem-
peratur von 420 °C die Ausbeute iiber der modifizierten Verweilzeit fiir
den Mo7;Vp3Tep 230, Mischoxid-Katalysator sowie fiir drei Katalysator-
Variationen, die als weiteren Bestandteil Niob enthalten. Wie in der Abbildung
zu erkennen ist, kann fiir die mittlere betrachtete Niob-Menge im Katalysa-
tor mit der Zusammensetzung M o7Vp 3T ep.23Nbp 2150 die hochste Ausbeute
bei gleicher modifizierter Verweilzeit erzielt werden. Dabei ist der Anstieg
der Ausbeute auf einen hoheren Umsatz und eine verbesserte Selektivitat
zuriickzufiihren. Wird die Niob-Menge weiter erhoht, nimmt die Ausbeute
an MAC bzw. MAA ab. Somit kann gefolgert werden, dass die Katalysator-
Zusammensetzung mit mittlerer Niob-Menge M 07V 3T 9,23 Nbo 2150 giins-
tig fiir die Bildung von MAC und MAA ist.

Deshalb wird im Rahmen dieser Arbeit ein Mo-V-Te-Nb-Mischoxid mit im
Vergleich zur Literatur erhohter Molybdén- und Niob-Menge als Katalysator
mit der nominalen Zusammensetzung M o07Vp 3T e 23N b 2150 verwendet.
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Des Weiteren hat sich gezeigt, dass die Priasenz von Wasserdampf im Eduktgas
sich positiv auf die Selektivitit zu MAC und MAA auswirkt. Daher wurde in
den weiteren Versuchsreihen Wasserdampf dosiert, siehe Kapitel 5. Dabei be-
trigt die Wasserdampfkonzentration 35,5 Vol.—%, das der maximal moglichen
Wasserdampfkonzentration entspricht, die mit der verwendeten Versuchsanla-
ge dosiert werden kann.

® Mo,V ;Te; 30, O Mo,V 3Teg ,3Nbyg 150, B Mo,V 3Teg 3Nbg 5150, A Mo,V ;Te ,;Nb, ;0,
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Abbildung A.9: Ausbeute an MAC (a) bzw. an MAA (b) iiber der modifizierten Verweilzeit
fiir vier Variationen der Niobmenge im Katalysator. Tr = 420 °C; Eduktgas:
Isobutan:0,:N;:H,0 = 33,3:66,7:0:0 Vol. — %.

A.9 Reaktionsenthalpie

Die Berechnung der Reaktionsenthalpie erfolgte durch Kombinieren der En-
thalpien der Teilreaktionen fiir die Haupt- und Nebenprodukte. Dabei wur-
den die Oxidationsreaktionen von Isobuten zu MAC und MAA sowie die
Totaloxidationen von Isobuten zu CO; als Extremfall beriicksichtigt. Daraus
ergaben sich die in den Gleichungen A.8 bis A.10 dargestellten Standard-
Reaktionsenthalpien. Mit diesen wurde der Wertebereich der Reaktionsenthal-
pie bei Reaktionsbedingung abgeschitzt. Anhand der Selektivititswerte der
Produktverteilung ergab sich fiir die Reaktionsenthalpie der Wertebereich von
-425 kJ-mol™" < AHg < -310 kJ-mol~" bei Reaktionsbedingung.
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C4Hs + O — C4HgO + H,O AHg =-330,5kJ-mol™!  (A.8)
3

C4Hg + > 0, — C4HgO, + H,O AHg =-591,3 kJ-mol™!  (A.9)

C4Hg + 120, — 4CO, + 4 H,0 AHpg =-25253 kJ-mol 1 (A.10)

A.10 Erganzende Ergebnisse zur partiellen
Oxidation von Isobuten

A.10.1 Erganzende Ergebnisse zum Einfluss der Reaktor-
temperatur
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Abbildung A.11: Auftragung der MAC-Ausbeute iiber dem Isobutenumsatz. Eduktver-
hdltnis  Isobuten:O;:Ny:H,O = 6,4:6,4:77,59,7 Vol. — % (a) und
6,4:19,2:64,7:9,7 Vol. — % (b).Die Diagonale stellt den Grenzfall ohne die
Bildung von Neben- und Folgeprodukten dar (R SMAC.I1sobuten = 1) und
soll als Orientierungshilfe dienen.
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Abbildung A.10: Auftragung der MAC-Ausbeute iiber dem Isobutenumsatz. Eduktverhéltnis
Isobuten:O;:Ny:Hy0 = 3:3:84,3:9,7 Vol. — % (a), 3:6:81,3:9,7 Vol. — % (b)
und 3:9:78,3:9,7 Vol. — % (c).Die Diagonale stellt den Grenzfall ohne die Bil-
dung von Neben- und Folgeprodukten dar (RSMAC,,sobu,en = 1) und soll
als Orientierungshilfe dienen.
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Abbildung A.12: Auftragung der MAC-Ausbeute iiber dem Isobutenumsatz. Eduktverhiltnis
Isobuten:0,:N»:H,O = 10:10:70,3:9,7 Vol.-% (a) und 10:20:60,3:9,7 Vol.-%

(b). Die Diagonale stellt den Grenzfall ohne die Bildung von Neben- und Folge-
produkten dar (RS, AC.Isobuten = 1) und soll als Orientierungshilfe dienen.
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A.10.2 Erganzende Ergebnisse zum Einfluss der Sauerstoff-

konzentration
Co= *9 o6 23 Vol.-%
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Abbildung A.13: MAC-Ausbeute iiber dem Isobutenumsatz fiir O,:Isobuten = 1:1 , 2:1 , 3:1 bei
Tr =380°C (a),400 °C (b)und 420 °C (c) und Crsopuren =3 Vol.—%. Die
Diagonale stellt den Grenzfall ohne die Bildung von Neben- und Folgeprodukten
dar (RSps AC,Isobuten = 1) und soll als Orientierungshilfe dienen.
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Co,= *19,2 12,8 A 6,4 Vol.-%
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Abbildung A.14: MAC-Ausbeute iiber dem Isobutenumsatz fiir O,:Isobuten = 1:1 , 2:1 , 3:1
bei Tr = 380 °C (a) und 400 °C (b) und Crsopuren = 6,4 Vol. — %. Die
Diagonale stellt den Grenzfall ohne die Bildung von Neben- und Folgeprodukten
dar (RSy, AC.Isobuten = 1) und soll als Orientierungshilfe dienen.

In Abbildung A.15 ist die MAC-Ausbeute fiir eine Isobutenkonzentration von
10 Vol.—% fiir die Eduktverhaltnisse O,:Isobuten = 1:1 und 2:1 bei den betrach-
teten Reaktortemperaturen gezeigt. Fiir das Eduktverhiltnis O,:Isobuten = 3:1
war es nicht mdglich, isotherme Bedingungen zu realisieren, wodurch es zum
thermischen Runaway kam und die Messungen abgebrochen werden mussten.
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Abbildung A.15: MAC-Ausbeute iiber dem Isobutenumsatz fiir O,:Isobuten = 1:1 , 2:1 , 3:1 bei
Tr =380°C (a),400°C (b)und 420 °C (c)und Crsopuren = 10 Vol.—%. Die
Diagonale stellt den Grenzfall ohne die Bildung von Neben- und Folgeprodukten
dar (RSps AC,Isobuten = 1) und soll als Orientierungshilfe dienen.
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A.10.3 Erganzende Ergebnisse zum Einfluss der Isobuten-
konzentration
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Abbildung A.16: MAC-Ausbeute iiber dem Isobutenumsatz fiir eine konstante Sauerstoft-
Eingangskonzentration Co, =6 Vol. - % firCrsoburen =3, 6,4 Vol.— % bei
Tr =380°C (a), 400 °C (b) und 420 °C (c). Die Diagonale stellt den Grenzfall
ohne die Bildung von Neben- und Folgeprodukten dar (R Sps 4 Isobuten=1)
und soll als Orientierungshilfe dienen.
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Abbildung A.17: MAC-Ausbeute iiber dem Isobutenumsatz fiir eine konstante Sauerstoff-
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Eingangskonzentration Co, =10V ol.=%firCrsoburen =3,6.4,10Vol.=%
bei Tr =380 °C (a) und 400 °C (b). Die Diagonale stellt den Grenzfall ohne
die Bildung von Neben- und Folgeprodukten dar (RS, AC.Isobuten = 1) und
soll als Orientierungshilfe dienen.
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Abbildung A.18: MAC-Ausbeute iiber dem Isobutenumsatz fiir eine konstante Sauerstoff-
Eingangskonzentration Co, =20 Vol. % fir Cisoburen =64, 10 Vol. =%
bei Tr =380 °C (a) und 400 °C (b). Die Diagonale stellt den Grenzfall ohne
die Bildung von Neben- und Folgeprodukten dar (R S, AC.Isobuten = 1) und
soll als Orientierungshilfe dienen.
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A.11 Weitere Ergebnisse zur Raum-Zeit-Ausbeute
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Abbildung A.19: RZA an MAC iiber der WHSYV bei einer Reaktortemperatur von 380 °C. Die
unterschiedlichen Fiarbungen der Symbole stellen das O;:Isobuten-Verhéltnis
dar: Op:Isobuten = 1:1 (weiB) / 2:1 (grau) / 3:1 (schwarz).
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Abbildung A.20: RZA an MAC iiber der WHSYV bei einer Reaktortemperatur von 400 °C. Die
unterschiedlichen Farbungen der Symbole stellen das O;:Isobuten-Verhiltnis
dar: Op:Isobuten = 1:1 (weiB) / 2:1 (grau) / 3:1 (schwarz).
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A.12 Theoretische Betrachtungen

A.12.1 Abschatzung der Bodenstein-Zahl

Fiir die Durchfiihrung und die Auswertung der Messreihen wurde ein ideales
Kolbenstromungsprofil angenommen. Um diese Annahme zu iiberpriifen, wird
die Bodenstein-Zahl Bo herangezogen. Die dimensionslose Bodenstein-Zahl
beschreibt das Verhiltnis aus konvektivem zu diffusivem Stofftransport. Damit
kann anhand der Bodenstein-Zahl abgeschitzt werden, ob die axiale Riick-
vermischung innerhalb des Systems vernachldssigt werden kann. Nach [27]
ist sie definiert, wie in Gleichung A.11 dargestellt. Jedoch beriicksichtigt die
Bodenstein-Zahl keine Effekte, die durch die Reaktion verursacht werden.
Wenn der Wert der Bodenstein-Zahl grofer 100 ist, kann ideale Kolbenstro-
mung angenommen und davon ausgegangen werden, dass die axiale Riickver-
mischung aufgrund von Konzentrationsgradienten gegeniiber dem Einfluss der
Stromung vernachléssigt werden kann.

Bo = Elehar (A.1D)
Dax
Mit: Bo: Bodensteinzahl, [Bo] = -
i: Mittlere Leerohr-Stromungsgeschwindigkeit, [i] = m-s~!
lehar: Charakteristische Léange, [lopqr] = m
D,y: Axialer Dispersionskoeffizient, [D,] = m2.s7!

Aus dem Quotienten des eintretenden Volumenstroms bei Reaktionsbedingun-
gen Vi (Tr, pr) und dem Reaktorquerschnitt Ageqkror berechnet sich nach
Gleichung A.12 die mittlere Stromungsgeschwindigkeit iz des Fluids im Leer-
rohr.

Vein (TR, PR)

(A.12)
AReaktor

<
|

Mit: i: Stromungsgeschwindigkeit in der Schiittung, [i] = m-s~!

Vein (Tr, pr)Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen,
[Vein(Tr, pr)] = m3-s7!
AReakior: Reaktorquerschnitt, [Areaksor] = m?
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Aus Gleichung A.11 ergibt sich fiir den axialen Dispersionskoeffizient Glei-
chung A.13.

dp - it
Dy = 2% (A.13)
Peqx
Mit: D,: Axialer Dispersionskoeffizient, [D,] = m2-s7!
dp: Partikeldurchmesser, [dp] = m
ii: Stromungsgeschwindigkeit in der Schiittung, [i1] = m-s™!

Pe,.: Axiale Péclet-Zahl, [Pe,x] = -

Nach [165] wird die axiale Péclet-Zahl durch die in Gleichung A.14 dargestell-
te Beziehung abgeschitzt. Sie ist dabei eine Funktion des Stromungszustands,
der durch die partikelbezogene Reynolds-Zahl und die Schmidt-Zahl wieder-
gegeben wird. Die auf den Partikel bezogene Reynolds-Zahl ergibt sich nach
Gleichung A.15, die Schmidt-Zahl nach Gleichung A.16. Sie berechnet sich
aus dem Verhiltnis der Viskositit und dem binédren Diffusionskoeffizienten.

1 0,3 0,5
o P i (A.14)
Pe, Rep - Sc 1 + Rei’s <
ny
Rep = 9P (A.15)
vr
vr
Se = L (A.16)
Di»

Mit: Pe,y: Axiale Péclet-Zahl, [Pe ] = -

Rep: Reynolds-Zahl am Katalysatorpartikel, [Rep] = -
Sc: Schmidt-Zahl, [Sc] = -

dp: Partikeldurchmesser, [dp] = m

ii: Stromungsgeschwindigkeit im Leerrohr, [ii] = m-s~!
vy Kinematische Viskositit des Fluids, [v/] = m*-s™!
Di>: Binirer Diffusionskoeffizient, [D12] = m?-s~!
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Der Diffusionskoeflizient wird anhand des binéren Diffusionskoeffizienten D,
abgeschitzt. Dafiir werden unterschiedliche bindre Kombinationen der Reak-
tionsspezies betrachtet und hinsichtlich der Bodenstein-Zahl analysiert. Der
binidre Diffusionskoeffizient D1, wird nach Fuller [166] fiir niedrige Driicke
nach Gleichung A.17 berechnet.

1073 . (DHL75 . (Mt Mayo5 013 2
Dlz _ (K) (}V[l - M, ) l ) ﬂ (A17)
T (ZvDF + (Xv2)3)? s
Mit: Dia: Binirer Diffusionskoeffizient bei niedrigem Druck,
[D12] = m?-s~!

Tr: Reaktortemperatur, [Tr] = K

M;: Molekulargewicht der Komponente i, [M;] = g-mol~!

PR: Reaktordruck, [pr] = bar

Vit Diffusionsvolumen der Komponente i, [v;] = -

Die kinematische Viskositit kann gemif} Gleichung A.18 aus der dynamischen
Viskositit berechnet werden. Die dynamische Viskositét von reinem Isobuten,
Sauerstoft sowie Stickstoff wird nach der Methode von Yoon-Thodos berech-
net. Die dynamische Viskositit ist nach [167] durch den in Gleichung A.19
gegebenen Zusammenhang definiert.

u
vy = £ (A.18)
! p

1 46,1.T018 — 20,4 - exp (-0,449-T) + 19,4 - exp (-4,058-T,) + 1

; N L o2
Pa-s 2,173424 - 1011 - (X)5 . (8,1,\,4;,,14) (k)3
(A.19)
Mit: vy: Kinematische Viskositit des Fluids, [v¢] = m2.s~!
u: Dynamische Viskositit des Fluids, [u] = g-m™'-s7!
p: Dichte des Fluids, [p] = kg-m™3
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2

i-

Pc:

Reduzierte Temperatur = Tg - T VT =-
Kritische Temperatur, [T,] = K

Molekulargewicht der Komponente i, [M;] = g-mol ™!

Kritischer Druck, [p.] = Pa

Die Dichte von Isobuten, Sauerstoff sowie Stickstoff bei Reaktionsbedingun-
gen wurde anhand von Virialgleichungen berechnet, siehe Gleichung A.20.
Zur Vereinfachung wurden diese nach dem ersten Virialkoeffizienten abgebro-
chen. Die Virialkoeffizienten wurden durch die Methode nach Tsonopolous
fiir unpolare organische Substanzen abgeschitzt. Nach [167] ergeben sich die
Gleichungen A.21 bis A.23.

Mit:

152

BO —

Z:

VMi

TRZ

B(T):

Pc:

7 - P Vu =1+B(T)
R Tg Vm

B(T) * Pc
R T,

BO 4 o . I

01445 — %33 _ 01385 0.0121 _ 0,000607

T, 7 1T

0,331 0,423 0,008
BY = 00637 + —- - —= - =
T? T} T8

Kompressiblititsfaktor, [Z] = -

Reaktordruck, [p] = Pa

Molvolumen, [V ] = m3-mol ™!

Universelle Gaskonstante = 8,314 J-mol™ ' K~!,
[R] = J-mol '-K~1

Reaktortemperatur, [Tg] = K

Erster Virialkoeffizient, [B(T)] = m>-mol™!
Kritischer Druck, [p.] = Pa

Kritische Temperatur, [T.] = K

(A.20)

(A.21)

(A.22)

(A.23)
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B©®:  Erster Tsonopoulos-Koeffizient, [BO] =-
BW:  Zweiter Tsonopoulos-Koeffizient, [B(M] = -
w: Azentrischer Faktor, [w] = —

T, Reduzierte Temperatur = Tg

ST T =-

Die Molmassen, kritischen Temperaturen und Driicke, Diffusionsvolumina
und der azentrische Faktor von Isobuten, Sauerstoff und Stickstoff sowie die

berechnete kinematische Viskositit sind in Tabelle A.8 gezeigt.

Tabelle A.8: Stoffdaten fiir die Berechnung der Dichten.

Substanz |M; /g - mol™! ‘ TC/K‘ pe | Pa ‘ Vi ‘ w/ - H\/f/cmz-s_1

Isobuten 56,1 417,9 | 4-10° [81,84]0,1948 0,661
Sauerstoff 32 154,58 | 5,2:10° | 16,6 | 0,02 1,938
Stickstoff 28,02 126,2 (3,39:10° | 17,9 | 0,037 1,768

Die Bodenstein-Zahl wurde fiir alle moglichen bindren Gemische ermittelt
und soll anhand des ungiinstigsten Falls dargestellt werden. In Tabelle A.9
sind die entsprechenden Zwischenwerte und Ergebnisse aufgefiihrt. Wie der
Tabelle zu entnehmen ist, wird fiir den betrachteten ungiinstigsten Fall eine
Bodenstein-Zahl Bo = 340 > 100 erreicht. Somit ist die Annahme eines idealen
Kolbenstromungsprofils gerechtfertigt.
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Tabelle A.9: Berechnete Werte und Ergebnisse der Abschidtzung zur Bodenstein-Zahl.

Grofe Wert Einheit
Tr 653,15 K
PR 1,86 bar
VNTP 880 cm?v min~!
AR 1,885-107% m?
vy 1,46 m2-s7!
dp 1-1073 m

l 0,17 m
V(TR pp) | 1,146:1073 | m3.s7!
i 0,101 m-s~!
Dia 2,14-107 | m2.s7!
Rep 2493 -

Sc 6,829 -
Pegyx 2,003 -
Dgx 30,4 cm?-s~!
Bo | 3405 | -

A.12.2 Abschatzung des Mears-Kriteriums

Neben den Konzentrationsgradienten durch konvektiven und diffusiven Stoft-
transport im Reaktor verursacht die Reaktion ebenfalls Konzentrationsgradi-
enten. Ob der Konzentrationsgradient durch Reaktion zu beriicksichtigen ist,
wird durch das Mears-Kriterium [168] abgeschitzt. Ist die in Gleichung A.24
gezeigte Bedingung erfiillt, so kann die axiale Dispersion durch Reaktion aus-
geschlossen werden.

[Bert 20-n 1
> - In (A.24)
dp Pe,y I = Xisobuten
Mit: Igess: Linge des Katalysatorbetts, [Ipes] = m
dp: Partikeldurchmesser, [dp] = m
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n: Reaktionsordnung; Annahme n = 1, [n] = -
Pegy: Axiale Péclet-Zahl, [Pe,yx] = -
Xisobuten: Isobutenumsatz, [Xrsopurenl = -

Fiir die Abschitzung wird der maximal erreichte Isobutenumsatz herangezo-
gen. Tabelle A.10 zeigt eine Aufstellung der betrachteten Groflen. Damit ergibt
sich mit der Annahme einer Reaktion erster Ordnung fiir die linke Seite der
Gleichung A.24 100 und fiir die rechte Seite 46. Somit kann ein Konzentrati-
onsgradient, verursacht durch die Reaktion, ausgeschlossen werden.

Tabelle A.10: Auflistung der Daten und Ergebnisse zur Berechnung des Mears-Kriteriums.

Grofie Wert Einheit
Tr 693,15 K
PR 1,86 bar
VNT P 880 mlN'min_l
Oy : Isobuten : N, : H0|12,8:6,4:71,1:9,7| Vol. - %
dp 0,0005 m
IBert 0,05 m
Xlsobuten,max 0,99 -

n (Annahme) 1 -
Peyx 2,003 -
Ieue 100 -
Pery " Xumaren 46 -

A.12.3 Abschéatzung des duBeren Stofftransports

Im Folgenden soll der duflere Stofftransport in Erginzung zu den Messungen
theoretisch betrachtet werden. Zur Abschitzung des dufleren Stofftransports
wird das Filmmodell herangezogen. Das Modell linearisiert das Konzentra-
tionsgefille innerhalb einer angenommenen Grenzschicht (Film) um einen
Katalysatorpartikel. Eine weitere Vereinfachung in diesem Modell ist die An-
nahme, dass auflerhalb des Films keine Konzentrationsgradienten bestehen.
Im stationdren Zustand wird angenommen, dass der Transport der Reaktions-
spezies i an die Katalysatoroberfliche gleich schnell ist wie deren Abreaktion
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(Annahme 1. Ordnung) an der Katalysatoroberfliche. Damit ergibt sich der
in Gleichung A.25 gezeigte Zusammenhang. Durch Umstellen der Gleichung
ergibt sich Gleichung A.26 und damit ein Zusammenhang des dimensions-
losen Konzentrationsgradienten und dem durch Reaktion bestimmten Term.
Sofern der Konzentrationsgradient zwischen Gasphase und Katalysatorober-
flache deutlich kleiner als die Konzentration in der Kerngasphase ist, nimmt
der Quotient SLxebuzenbulk=Cluobutens auf der linken Seite in Gleichung A.26

Werte nahe null an. Somit kann ein Einfluss des dufleren Stofftransports ver-
nachlédssigt werden.

km'ps,Kat'CIsobuten,S = BG'SV'(CIsobuten,bulk - CIsobuten,S) (A25)

CIsobuten,bulk - CIsobuten,S ACIsobuten _ 1 . Ps.Kat 'km (A26)

CIsobuten,S a CIsobuten,S B % SV
Mit: ky,: Massenbezogener Geschwindigkeitskoeffizient,
(k] =m> kg '-s7!
Ps.Kat: Schiittdichte des Katalysators, [ps kar] = kg-m’3

Crsobuten,s: Isobutenkonzentration an der Katalysatoroberfldche,
[Clxubuten,S] = m()l'm_3

Crsobuten,bulk1sobutenkonzentration im Kernvolumen,
[Clsobuten,bulk] = mol-m™>

BG: Stoffiibergangskoeffizient, [BG] = m-s~

Sy: Volumenspezifische Katalysatoroberfliche, [Sy] = m™

1
1

Die volumenspezifische Katalysatoroberfliche Sy ergibt sich fiir kugelformig
angenommene Katalysatorpartikeln aus Gleichung A.27

6
Sy = — A.27
v dr ( )
Mit: Sy: Volumenspezifische Katalysatoroberfliche, [Sy] = m~!
dp: Partikeldurchmesser, [dp] = m
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Der Stoffiibergangskoeffizient S ergibt sich aus der Sherwood-Zahl gemif3
Gleichung A.28. Nach Bearns et al. [27] kann die Sherwood-Zahl aus den
empirischen Stoffiibergangskoeffizienten, der Reynolds- und der Schmidt-Zahl
berechnet werden, siehe Gleichung A.29. Dabei wird nach Bearns et al. der
empirische Stoffiibergangskoeffizient j,, gemdll Houghen [169] und Yoshida
et al. [170], wie in Gleichung A.30 gezeigt, berechnet.

B = ShDi-Sy (A.28)
. Sh

jm = — (A.29)
Rep-Sc3

jm = 0,983-Rep>*  fiir Rep > 190 (A.30)

Mit: Bg: Stoffiibergangskoeffizient, [8G] = m-s~!
Sh: Sherwood-Zahl, [Sh] = -

Dis: Binirer Diffusionskoeffizient, [D12] = m?>-s~!

Sy: Volumenspezifische Katalysatoroberfliache, [Sy] = m!
Jm: Empirischer Stoffiibergangskoeffizient, [j,,] = -

Rep: Reynolds-Zahl am Katalysatorpartikel, [Rep] = -

Sc: Schmidt-Zahl, [Sc] = -

Die Reynolds-Zahl am Katalysatorpartikel wird nach Gleichung A.15, die
Schmidt-Zahl nach Gleichung A.16 und die kinematische Viskositit nach Glei-
chung A.18 ermittelt. Fiir die Berechnung wird k,,, anhand von Literaturwerten
fiir Bismut-Molybdat-Katalysatoren abgeschitzt. Der massenbezogene Ge-
schwindigkeitskoeffizient betridgt nach Lintz [98] k,, g = 1,86 cm3-g‘1-s‘1.
Um einen extremen ungiinstigen Fall abzubilden, wird fiir die Abschétzung
des #uBeren Stofftransports angenommen, dass k,,, = 1 m3-kg™'-s™! betrigt
(ca. Faktor 1000 groBer). Die Ergebnisse fiir den experimentell bestimm-
ten, minimalen Volumenstrom V = 880 mly-min~! sind in Tabelle A.11
aufgefithrt. Wie der Tabelle zu entnehmen ist, wird fiir den Quotienten

Crse —C . -
frobuenbull —soputens ~ (0,01 bestimmt. Dadurch kann ein Einfluss des
Isobuten,bulk
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duleren Stofftransports ausgeschlossen werden, das die experimentellen Er-
gebnisse bestitigt.

Tabelle A.11: Berechnete Werte und Ergebnisse der Abschitzung zum dufleren Stofftransport.

Grofle Wert Einheit
Tr 653,15 K
PR 1,86 bar
dp 0,5 mm
Sy 12000 m~!
Di» 214107 | m?.s7!
vy 1,46 m2.s71
Ps.Katt 5,87 g-em™
km 1 m3-kg=ls7!
Sc 6,829 -
Rep 2266 -
Jm 0,041 -
Sh 177,9 -
B 45,8 m-s~!
ACisobuten ‘ 1,07-10°2 ‘ R

Crsobuten.bulk

A.12.4 Abschétzung der Isothermie der Katalysatorpartikeln
und der Filmiiberhitzung

Im folgenden Abschnitt werden anhand des Wertebereichs der Reaktionsenthal-
pie und der daraus berechneten adiabaten Temperaturdnderung, die Prater- und
Arrhenius-Zahl sowie das Mears-Kriterium fiir isotheme Katalysatorpartikeln
und fiir isothermen Fluidfilm um den Katalysator abgeschitzt. Unter Beriick-
sichtigung der in den einzelnen Messungen detektierten Produktverteilungen
wurde die Reaktionsenthalpie berechnet. Abhéngig von den Edukt- und Pro-
duktzusammensetzungen werden fiir die Reaktionsenthalpie AHr Werte zwi-
schen -425 und -310 kJ -moll‘;obu ren Destimmt. Daraus ergibt sich je nach
Isobuten-Eingangskonzentration und erzieltem Isobutenumsatz eine adiabate

Temperaturdanderung von 250 < AT,4 < 720 K.
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Fiir die Berechnung des Mears-Kriteriums fiir isotherme Katalysatorparti-
keln nach [168] wurde die Wirmeleitfahigkeit anhand einer Literaturrecher-
che [158,171-174] abgeschitzt, da diese fiir den verwendeten Katalysator un-
bekannt ist. Die Groenordnung der effektiven Wirmeleitfihigkeit des Kataly-
sators betrdgt 0,1 <A.¢r <10 W-m~!-K~!. Fiir die Berechnungen wird zunichst
angenommen, dass keine Gradienten im Film vorherrschen. Das heif3t, die Kon-
zentration an der Katalysatoroberflache ist gleich der Gasphasen-Konzentration
Crsobuten,bulk- Des Weiteren wird angenommen, dass die Temperatur an der
Oberfliche des Katalysatorpartikels gleich der Fluid-Temperatur T, (die
gemessen/eingestellt wurde) ist. Daraus ergeben sich gemif3 Gleichung A.31
Prater-Zahlen 8 von 0,4 < 8 < 1,2. Zudem kann die Prater-Zahl auch gemif3
Gleichung A.32 bestimmt werden. Um dieselbe Grofienordnung wie in Glei-
chung A.31 zu erhalten, ergibt sich Ao ¢ ~ 0,1 W-m™!-K~!. Mit einer effektiven
Wirmeleitfihigkeit von A.s7 ~ 1 W-m™!-K~! ergibt sich nach Gleichung A.32
eine Prater-Zahl zwischen 0,3 und 1, abhédngig von der Eduktkonzentration
und Reaktionstemperatur. Da 8 > 0 ist die Temperatur der Katalysatorpartikeln
grofler als die Temperatur in der Kernphase Tp,;x. Die Katalysatorpartikeln
sind iiberhitzt.

Die Arrhenius-Zahl wird nach Gleichung A.33 berechnet. Da die Aktivie-
rungsenergie unbekannt ist, wird die Arrhenius-Zahl im Bereich zwischen
50 < E4 < 200 kJ-mol~! berechnet, wie gezeigt in Tabelle A.12.

ATa max
B = Alad)max (A31)
Thuik

Cpuik*(-AH,)-D sy

(A.32)
F Aeff Thuik
Ex
= (A.33)
7 R-Tpuix
Mit: B: Prater-Zahl, [B] = -

(ATa4)max: Maximale adiabate Temperaturdnderung,

[(ATad)max] =K
Thuik: Fluid-Temperatur in der Kernphase, [Tp,x] = K
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Chulk: Konzentration in der Kernphase, [Cp, ] = mol-m=3

AH,: Reaktionsenthalpie, [AH, ] = kJ-mol™!

Deff: Effektiver Diffusionskoeffizient, [Der] = m?-s~!

Aefs: Effektive Wirmeleitfahigkeit, [Aef] = Wem™ K™

y: Arrhenius-Zahl, [y] = -

Ex: Aktivierungsenergie, [E4] = kJ-mol™!

R: Universelle Gaskonstante = 8,314 J-mol™!-K~!,
[R] = J-mol™"-K~!

Tabelle A.12: Berechnete Arrhenius-Zahl fiir verschiedene Aktivierungsenergien fiir die Reaktor-
temperaturen 380 °C, 400 °C und 420 °C.

T /1 °C || 380 | 400 | 420
Tpur /K ||653,15] 673,15 693,15
Ex/ kJ-mol™ H 7380 ‘ Y400 ‘ Y420
50 9,208 | 8,934 | 8,676

75 13,811 (13,401 | 13,014

100 18,415(17,868 | 17,353

125 23,01922,335 {21,691

150 27,623 126,802 | 26,029

175 32,227 131,629 | 30,367

200 36,830 | 35,736 | 34,705

Mit den bestimmten Arrhenius-Zahlen fiir 2,77 = 0,1 W-m~!-K~! wird, abhéin-
gig von der Fluid-Temperatur, das Produkt |y - 8] bestimmt. Die berechneten
Werte sind in Tabelle A.13 aufgelistet. Nach Mears [168] ergibt sich fiir den
isothermen Betrieb der Katalysatorpartikel das in Gleichung A.34 dargestellte
Kriterium. Wie Tabelle A.13 zu entnehmen ist, kann unter Annahme einer
reaktionstechnisch sinnvollen Reaktionsordnung bei einer effektiven Wirme-
leitfdhigkeit von A.r7 = 0,1 W-m™'-K~! kein isothermer Zustand der Kataly-
satorpartikeln gewihrleistet werden.
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Tabelle A.13: Berechnetes Produkt |y - 3] fiir verschiedene Aktivierungsenergien fiir die betrach-
teten Reaktortemperaturen 380 °C, 400 °C und 420 °C fiir eine angenommene
effektive Wirmeleitfahigkeit von A, ¢ ¢ = 0,1 W m~ LKL

Tpuik ! °C 380 | 400 | 420
Tour | K || 653,15 | 673,15 | 693,15
E ! kJ-mol™" || lyss0-81 ] lyaoo-B1 | 174208
50 9,483 | 9,201 | 8,936
75 14,225 | 13,802 | 13,404
100 18,966 | 18,403 | 17,872
125 23,708 | 23,003 | 22,340
150 28,449 | 27,604 | 26,807
175 33,191 | 32,205 | 31,275
200 37,932 | 36,805 | 35,743
ly-Bl < 0,05-n (A.34)
Mit: y: Arrhenius-Zahl, [y] = -
B: Prater-Zahl, [B] = -
n: Reaktionsordnung, [n] = -

Es kann gefolgert werden, dass eine hohere effektive Wirmeleitfahigkeit giins-
tig fiir die Reaktionsfiihrung ist. Durch disperseres Einbringen des Katalysators
in den Reaktor (z.B. durch Beschichtung eines pordsen Trigers) konnte die
effektive Warmeleitfahigkeit verbessert und damit der isotherme Zustand der
Katalysatorpartikeln erreicht werden. Hierbei ist jedoch zu beachten, dass
durch die Porositit, aufgrund von Diffusionsvorgéingen in den Poren, die Iso-
thermie der Partikeln zusitzlich beeintrichtigt werden kann. Rechnerisch sollte
eine effektive Wiirmeleitfihigkeit von mindestens A ff min = 20 W-m™ K™
sichergestellt werden, um isotherme Bedingungen der Katalysatorpartikeln fiir
reaktionstechnisch sinnvolle Reaktionsordnungen und Aktivierungsenergien
zu gewihrleisten. Mit dieser minimalen effektiven Warmeleitfidhigkeit ergibt
sich eine Prater-Zahl von 0,001 < g < 0,005. Die Arrhenius-Zahl ist von der
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Wirmeleitfahigkeit unabhidngig und wie in Tabelle A.33 aufgelistet. Tabelle
A.14 zeigt das sich ergebende neue Produkt |y - 3.

Tabelle A.14: Berechnetes Produkt [y - 5] fiir verschiedene Aktivierungsenergien fiir die betrach-
teten Reaktortemperaturen 380 °C, 400 °C und 420 °C fiir eine angenommene
effektive Wirmeleitfihigkeit von A rp =20 W m LKL

Tpuix 1 °C 380 | 400 | 420
Tou ! K || 653,15 | 673,15 | 693,15
Ea / kJ-mol™" [[1y3s081 | Iya00-B1 | lyazo Bl
50 0,014 | 0,013 | 0,013
75 0,021 | 0,020 | 0,019
100 0,028 | 0,027 | 0,026
125 0,035 | 0,034 | 0,033
150 0,042 | 0,040 | 0,039
175 0,049 | 0,047 | 0,046
200 0,056 | 0,054 | 0,052

Neben der Uberhitzung der Katalysatorpartikeln kann auch der Fluidfilm um
den Katalysator iiberhitzen. Das heif3t, dass im Fluidfilm ein Temperaturgradi-
ent auftritt. Um dies rechnerisch zu iiberpriifen wird das Mears-Kriterium fiir
isothermen Film herangezogen [168], vergleiche Gleichung A.35.

(-AH,) - ropy - F

2 < 015 Befean o 05 (A.35)

a - Tpuk

Mit: AH,: Reaktionsenthalpie, [AH, ] = kJ -mol™!
rerr: Volumenbezogene effektive Reaktionsgeschwindigkeit,
[terr] = mol-m=3-s7!
dp: Partikeldurchmesser, [dp] = m
«@:  Wirmeiibergangskoeffizient, [a] = W-m™2- K~}
TpuirFluid-Temperatur in der Kernphase, [Tp,x] = K
R:  Universelle Gaskonstante, [R] = J-mol ™' -k~!
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E4: Aktivierungsenergie, [E4] = kJ -mol !
v:  Arrhenius-Zahl, [y] = -

Fiir die Berechnung der effektiven volumenbezogenen Reaktionsgeschwindig-
keit ror¢ wird der von Lintz und Breiter [98] berichtete massenbezogene Ge-
schwindigkeitskoeflizient k,,, 1 g bei einer Reaktionstemperatur von 400 °C her-
angezogen. Dieser wird mit der Katalysatorschiittdichte pg x4 = 5,87 g-cm™
multipliziert um den volumenbezogenen Geschwindigkeitskoeffizienten zu be-
rechnen.

Teff = km,LB © Ps,Kat CIsobuten,ein (A36)
Mit: rorp: Volumenbezogene effektive Reaktionsgeschwindigkeit,
[terr] =mol-m™3-s7"!
km.LB: Massenbezogener Geschwindigkeitskoeffizient nach Lintz
und Breiter [98], [k,.z.5] = m*-kg~'-s7!
Ps,Kat* Schiittdichte des Katalysators [ gqs] = g-cm™

Crsobuten,eintsobuten-Eingangskonzentration, [Crsobuten,ein] = mol m3

Da der Wirmeiibergangskoeffizient @ unbekannt ist kann das Mears-Kriterium
nur abgeschitzt werden. Dafiir wird der ungiinstigste Fall der Ungleichung be-
trachtet: zum einen wird die Arrhenius-Zahl so groff wie moglich gewihlt,
vergleiche Tabelle A.33, womit die rechte Seite ihren kleinsten Wert annimmt.
Zum anderen wird die maximale in den Untersuchungen erhaltene Reaktions-
enthaplie und die hochste Isobuten-Eingangskonzentration herangezogen. Der
Wirmeiibergangskoeffizient @ wird so klein wie moglich angenommen. Ty-
pischerweise betridgt die GroBenordnung des Wirmeiibergangskoeffizienten «
fiir zweiphasige Gas-Feststoff-Systeme 2 < @ < 25 W-m™2-K~!.

In Tabelle A.15 sind die berechneten Werte aufgelistet. Wie der Tabelle zu
entnehmen ist wird die Ungleichung A.35 nicht erfiillt, womit fiir den betrach-
teten ungiinstigen Fall Filmiiberhitzung vorliegt. Durch die Uberhitzung ist
zu vermuten, dass in den Messungen deren typische Folgen die Messwerte
beeinflussen, z.B. Veridnderung der Selektivitit, Zersetzung von Reaktanten,
Ziindungen von Explosionen bzw. durchgehen der Reaktion.

163



A Anhang

Tabelle A.15: Berechnete Werte zur Abschitzung der Filmiiberhitzung fiir Tg =400 °C.

Grole H Wert ‘ Einheit
Thuik 400 °C
Tpulk 673,15 K
AH, 425 | kJ-mol™!
km 0,001 | m3-kg1-s71
Ps,Kat 5.87 g-cm™3
CIsobuten,ein 4,03 mol-m=3
Teff 23,7 | mol-m™3-s7!
dp 0,0005 m
@ 2 -
Y 35,736 -
D
AR ferr - || 1,866 }
5.2 0,004 -
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