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Kurzzusammenfassung

Mit jahrlichen Produktionskapazititen von mehreren Millionen Tonnen ist Formal-
dehyd eines der wichtigsten Zwischenprodukte der chemischen Industrie. In der
heterogen-katalytischen Umsetzung von Methanol im Silberverfahren, einer der zwei
wesentlichen Syntheserouten fiir Formaldehyd, wird Wasserstoff in grofien Mengen
gebildet. Im Kontext des zunehmenden Bedarfs an Wasserstoff zur stofflichen und
energetischen Nutzung, ist die Optimierung des Prozesses hinsichtlich der Ausbeute
des Koppelprodukts interessant.

In der vorliegenden Arbeit wurden die Einflussfaktoren der Wasserstoftbildung
im Silberverfahren experimentell untersucht. Zu diesem Zweck wurde eine kontinu-
ierlich betriebene Versuchsanlage konzipiert und aufgebaut. Parameterstudien er-
weiterten das Verstdndnis der Bildung von Wasserstoff in der oxidativen Methanol-
Dehydrierung an polykristallinem Silber. Das molare Verhéltnis der Edukte Me-
thanol und Sauerstoff wurde als entscheidender Parameter zur Beeinflussung der
Selektivitat des Nebenprodukts nachgewiesen.

Alle Miinzmetalle zeigen sehr gute katalytische Eigenschaften in der untersuch-
ten Reaktion, ein systematischer Vergleich ihrer Aktivitdt wurde bisher jedoch nicht
durchgefithrt. Durch Abscheidung von Metallaminkomplexen in wéssriger Losung,
wurden auf Siliziumdioxid getrigerte Silber- und Kupferkatalysatoren synthetisiert.
Vergleichende Versuchsreihen zeigten, dass bei gleichen Bedingungen an Kupfer
mehr Kohlendioxid gebildet wird als an Silber.

Im Rahmen von Screening-Experimenten zu alternativen Katalysatoren, wurden
Titandioxide als aktive Materialien in der oxidativen Dehydrierung von Metha-
nol identifiziert. Die grundlegenden Eigenschaften des katalytischen Reaktionssys-
tems wurden experimentell aufgekldrt. Die Deaktivierung der Katalysatoren wur-
de untersucht, wobei ausgepréigte Unterschiede zwischen verschiedenen Titandioxid-
Systemen festgestellt wurden. Aufbauend auf den experimentellen Arbeiten, wurde
ein Reaktionsmechanismus vorgeschlagen.

Prozesssimulationen und Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen wurden durchgefiihrt,
um die Realisierbarkeit einer Wasserstoffgewinnung aus dem Abgas des Silberverfah-
rens zu bewerten. Die industrielle Formaldehyd-Produktion wurde in Aspen Plus®
simuliert und mit verschiedenen Aufbereitungsstrategien kombiniert. Im Rahmen
der wirtschaftlichen Bewertungen kamen unterschiedliche Szenarien fiir die Beprei-
sung des Wasserstoffs zur Anwendung. Es konnte gezeigt werden, dass eine kom-
binierte Produktion von Formaldehyd und Wasserstoff technisch méglich und bei
entsprechenden Randbedingungen 6konomisch sinnvoll ist. Eine Modifikation der
Inertgasversorgung fithrte zu einer deutlichen Vereinfachung der Abgasaufbereitung
und zu erheblichen wirtschaftlichen Vorteilen.
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Abstract

With annual production capacities in the million tonnes scale, formaldehyde is a
key intermediate in today’s chemical industry. During the heterogeneously-catalyzed
conversion of methanol in the silver process, one of the two major synthesis routes for
formaldehyde, hydrogen is co-produced in considerable amounts. In view of the gro-
wing demand for hydrogen in substance- and energy-based applications, increasing
the yield of the by-product is an attractive option for process optimization.

In this work, the factors influencing the formation of hydrogen in the silver process
were investigated experimentally. For this purpose, a continuously operated labora-
tory plant was designed and built up. Parameter studies significantly expanded the
state of knowledge regarding hydrogen formation in the oxidative dehydrogenation
of methanol on polycrystalline silver. The molar feed ratio of the alcohol to oxygen
proved to be the key parameter to manipulate the selectivity of the co-product.

All coinage metals exhibit significant catalytic activity in the oxidative dehydro-
genation of methanol but no systematic comparison was performed to date. By
adsorption of metal ammine complexes in aqueous solution, silica-supported silver
and copper catalysts were synthesized. Comparative testing clearly indicated that
silver is superior to copper due to increased formation of carbon dioxide on the
last-mentioned catalytic system.

During screening for alternative catalyst materials, titania was found to be highly
active in the oxidative dehydrogenation of methanol to formaldehyde. The funda-
mental dependencies of the titania-catalyzed reaction were clarified experimentally.
The deactivation behavior was characterized and distinct differences between various
titania systems were identified in this context. A reaction mechanism explaining both
the catalytic reaction and deactivation was proposed.

Currently, the hydrogen present in the off-gas of the industrial silver process is
treated thermally and thus used for heat generation. In the present thesis, process
simulations and economic assessments were performed to evaluate the feasibility of
hydrogen extraction from the off-gas of the silver process. The industrial formaldehy-
de production was simulated in Aspen Plus® and combined with different strategies
for hydrogen separation. Economic analyses were performed and various scenarios for
hydrogen pricing were applied. In general, a combined formaldehyde and hydrogen
production was shown to be technically and economically feasible. The modificati-
on of the inert gas supply significantly simplified the off-gas treatment and thereby
improved the economic performance.
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1. Einleitung

1.1. Hintergrund und Motivation

Im Jahr 2015 haben sich im Ubereinkommen von Paris [1] 195 Staaten darauf ver-
standigt die globale Erwérmung der Erde auf unter 2 °C gegeniiber dem vorindustri-
ellen Zeitalter zu begrenzen. Um dieses Ziel zu erreichen ist eine signifikante Reduk-
tion des vom Menschen verursachten Ausstofles an Treibhausgasen, insbesondere von
Kohlendioxid, notwendig. Wahrend der Transformation hin zu einer COs-neutralen
Wirtschaftsweise wird erwartet, dass die Bedeutung und der Wert von Wasserstoff
als Rohstoff und Energietréger stark zunimmt [2,3]. Unter diesen Rahmenbedingun-
gen wird, neben der allgemeinen Effizienzsteigerung, die Optimierung chemischer
Produktionsprozesse hinsichtlich der Nutzung von Hs-haltigen Nebenproduktstro-
men attraktiver.

Jahrliche Produktionskapazitéten in der Groflenordnung von Millionen Tonnen [4]
verdeutlichen die Bedeutung von Formaldehyd in der heutigen chemischen Industrie.
Der einfachste Aldehyd wird unter anderem zur Synthese von Harzen, Kunststoffen
und zahlreichen Basischemikalien benétigt. Die oxidative Dehydrierung von Metha-
nol im sogenannten Silberverfahren ist eine der Hauptrouten zur Herstellung von
Formaldehyd im industriellen MaBstab [4,5]. In dieser heterogen-katalytischen Re-
aktion fallen grofle Mengen an Wasserstoff als Nebenprodukt an, welche in den heute
etablierten industriellen Prozessen thermisch verwertet werden.

1.2. Problemstellung

Das industrielle Silberverfahren ist weitgehend hinsichtlich der Ausbeute des Zielpro-
dukts Formaldehyd optimiert. Eine Verdnderung der wirtschaftlichen Rahmenbedin-
gungen koénnte jedoch Moglichkeiten zur Optimierung in den Fokus riicken, welche
bislang nicht ausgeschopft werden. Die Abhéngigkeiten der Bildung des Koppelpro-
dukts wurden bislang nicht gezielt untersucht. Deren Kenntnis ist jedoch entschei-
dend, soll der Prozess auch beziiglich der Wasserstoff-Ausbeute optimiert werden.
Dariiber hinaus birgt auch die Nutzung modifizierter oder géinzlich neuer Katalysa-
toren fiir die oxidative Methanol-Dehydrierung Verbesserungspotential. Unabhéngig
vom verwendeten katalytischen System stellt sich die Frage, ob und unter welchen
Bedingungen eine stoffliche Nutzung des im Abgas des Silberverfahrens enthaltenen
Wasserstoffs wirtschaftliche Vorteile gegeniiber der etablierten thermischen Nutzung
bietet. Aufbauend auf diesen Gedankengéingen wurden fiir die vorliegende Arbeit die
folgenden Schwerpunkte spezifiziert:
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o Experimentelle Untersuchungen der Hs-Bildung am industriellen Silberkata-
lysator

o Experimentelle Studien an artverwandten sowie neuen Katalysatorsystemen
fiir die oxidative Methanol-Dehydrierung

e Theoretische Bewertung von Prozessen fiir eine kombinierte Formaldehyd- und
Wasserstoffproduktion

Um experimentelle Untersuchungen der heterogen-katalytischen Umsetzung von
Methanol zu ermoéglichen, musste zundchst eine Versuchsanlage entwickelt und kon-
struiert werden. Diese sollte sowohl Versuche nahe den Betriebsbedingungen des in-
dustriellen Silberverfahrens, als auch Untersuchungen an alternativen Katalysatoren
ermoglichen und automatisiert betrieben werden kénnen. Nach der Inbetriebnahme
sollte das Betriebsverhalten der Anlage mit Kennwerten der industriellen Produk-
tion abgeglichen werden. Darauf aufbauend sollte die Bildung von Wasserstoff in
Parameterstudien analysiert werden, um eine Optimierung des Silberverfahrens hin-
sichtlich der Ausbeute des Nebenprodukts bewerten zu koénnen.

In weiteren experimentellen Studien sollten sowohl mit dem industriellen Kataly-
sator artverwandte, als auch géanzlich neue katalytische Systeme untersucht werden.
Neben Silber zeigt auch Kupfer eine hohe Aktivitdt in der oxidativen Methanol-
Dehydrierung. Ein systematischer Vergleich fehlt bis heute und somit auch die Basis
fiir eine Kinschatzung des Optimierungspotentials durch Kombination der beiden
Miinzmetalle. Basierend auf experimentellen Studien sollte daher die Grundlage
fiir eine solche Bewertung geschaffen werden. Zu diesem Zweck musste eine Me-
thode zur Synthese getrigerter Katalysatorsysteme dieser Metalle erarbeitet wer-
den. Titanoxide wurden als vielversprechende, neue Katalysatoren fiir die oxidati-
ve Methanol-Dehydrierung identifiziert. Vergleichende Studien an unterschiedlichen
Titanoxid-Materialien, kombiniert mit einer detaillierten Charakterisierung der Sys-
teme sollten Erkenntnisse beziiglich der Reaktions- und Deaktivierungsmechanismen
liefern.

In Ergénzung der experimentellen Arbeiten, sollten auf Prozessebene Strategien
bewertet werden, welche eine stoffliche Nutzung des im industriellen Silberverfahren
anfallenden Wasserstoffs ermdglichen. Durch eine Kombination von Prozesssimula-
tionen und Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen wurde das Potential einer kombinierten
Formaldehyd- und Wasserstoffproduktion abgeschétzt. Dem koproduzierten Wasser-
stoff sollte auf diese Weise ein Wert zugeordnet werden, welcher den der thermischen
Nutzung tibersteigt. Auf Basis einer stofflichen statt thermischen Verwertung des
Koppelprodukts sollten alternative Prozessvarianten des Silberverfahrens ausgear-
beitet und analysiert werden.
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2.1. Allgemeines

Im Jahr 2011 betrug der weltweite Bedarf an reinem Formaldehyd rund 20 Millionen
Tonnen [4]. Formaldehyd ist der wesentliche Grundstoff fir die Herstellung von Har-
zen, mit hauptséichlicher Anwendung in der holzverarbeitenden Industrie sowie fiir
die Produktion von Polyoxymethylen in der Kunststoffindustrie. Dariiber hinaus ist
der Aldehyd ein wichtiges Zwischenprodukt in der Synthese von Basischemikalien
wie Hexamin, Dimethoxymethan, Paraformaldehyd und anderen [4}/5].

Formaldehyd wird heute ausschliellich durch die heterogen-katalytische Umset-
zung von Methanol hergestellt [4,5]. Dabei kommen industriell zwei Verfahren zum
Einsatz. Im sogenannten Formox-Verfahren wird Methanol unter Luftiiberschuss an
Eisen-Molybdéan-Mischoxiden partiell oxidiert. Die Reaktion erfolgt bei atmospha-
rischem Druck in einem Temperaturbereich von 250 bis 400 °C [4]. Weiterhin kann
Formaldehyd im sogenannten Silberverfahren durch oxidative Dehydrierung von Me-
thanol an Silberkristallen hergestellt werden. Im Gegensatz zur partiellen Oxidation
wird hierbei Wasserstoff als Koppelprodukt gebildet. Die Reaktion wird bei einem
Uberschuss an Methanol gegeniiber Sauerstoff, bei atmosphérischem Druck und in
einem Temperaturbereich von 600 bis 720 °C durchgefiihrt [6,7]. In beiden Verfahren
werden Ausbeuten des Zielprodukts um 90 % erreicht [41|7,8].

2.2. Oxidative Dehydrierung von Methanol an
polykristallinem Silber

Die Bildung von Formaldehyd (CH20) aus Methanol (CH3OH) im Silberverfah-
ren wird formal iiblicherweise als eine Kombination aus partieller Oxidation (Glei-
chung (2.1)) und direkter Dehydrierung (Gleichung (2.2))) beschrieben [5]. Unter
Berticksichtigung der Oxidation des Aldehyds in einer Folgereaktion (Gleichung
(2.3)) ergibt sich das unter industriellen Bedingungen beobachtete Produktspek-
trum (CH20, COg, H2O und Hy) [4,6]. Abhéngig von den Betriebsbedingungen und
dem Zustand des Katalysators werden auch Kohlenmonoxid und Ameisenséure ge-
funden [4H6L[9L[10]. Selektivitdten zu Formaldehyd iiber 90 % sind iiblich [6]. Wasser
und Wasserstoff werden in nahezu dquivalenten Mengen gebildet [4.[5].
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1
CH30H(g) + 3 0,(g) — CH,0(g) + HyO(g), ARH’ = —159 kJ-mol™! (2.1)

CH;0H(g) = CH,O(g) + Hy(g), ArH’=484kJ -mol™! (2.2)

CH,0(g) + Oy(g) — CO4(g) + HyO(g), ArH"= —514kJ-mol™! (2.3)

Im Rahmen dieser Arbeit erfolgten alle katalytischen Untersuchungen unter mit
dem Silberverfahren vergleichbaren Reaktionsbedingungen. Die Auslegung der zu
diesem Zweck konstruierten Laboranlage, welche in Kapitel 4 im Detail beschrieben
wird, orientierte sich an den aus dem industriellen Betrieb bekannten Kennwerten.
In den nichsten Kapiteln wird eine kurze Ubersicht zur industriellen Prozess- und
Reaktionsfiihrung sowie zum Reaktionsmechanismus gegeben.

2.2.1. Verfahrensweisen

Groflindustriell haben sich unterschiedliche Betriebsweisen des Silberverfahrens eta-
bliert, welche sich im Wesentlichen in der Zusammensetzung des Eingangsstroms
und der Produktaufbereitung unterscheiden. Die zwei wichtigsten Varianten sind
das Wasser- und das Methanolballastverfahren [4], welche in Abbildung (unten)
dargestellt sind. Der grundlegende Prozess (Abbildung oben) unterscheidet sich
dabei nur geringfiigig. Weitere Abwandlungen des Verfahrens sind bekannt [4], sollen
hier aber nicht im Detail erldutert werden.

Zunéchst werden Methanol und Wasser verdampft und mit Luft gemischt. Die
gasformigen Edukte werden anschliefSend iiberhitzt und von oben in den Reaktor
eingebracht, wo sie die Katalysatorschiittung durchstrémen. Der Aufbau des Re-
aktors und des Katalysatorbetts wird in Kapitel detailliert beschrieben. Die
Temperaturfithrung ist adiabat, wobei die eingetragene Sauerstoffmenge die Reak-
tionstemperatur wesentlich bestimmt [6]. Die Reaktion unterhélt sich nach einer
initialen Ziindung selbstdndig und ohne &uflere Warmezufuhr [5]. Das Produktgas
wird anschlieffend in einem Rohrbiindelwarmeiibertrager abgekiihlt, wobei gleichzei-
tig Dampf erzeugt wird. Der Warmebedarf zur Verdampfung und Uberhitzung kann
prozessintern gedeckt werden [4}/6].

Im Wasserballastverfahren werden dem Eingangsstrom grofle Mengen an Wasser
beigemischt, wodurch die aus dem Reaktor ausgetragene Warmemenge gesteigert
und die adiabate Temperaturerhhung reduziert wird [6]. Dies erlaubt einen Be-
trieb bei geringeren Verhéltnissen von Methanol zu Sauerstoff ohne gleichzeitige
Uberhitzung des Katalysatorbetts (Reaktionstemperatur 650 — 720 °C), was nahezu
vollstiandige Umsétze an CH3OH (> 97 %) ermoglicht [4,5]. Umgekehrt wird die Re-
aktion im Methanolballastverfahren bei einem Uberschuss an Methanol gefiihrt. Dies
ermoglicht den Betrieb am unteren Ende (600650 °C) des Temperaturbereichs, was
zu einer Unterdriickung von Nebenreaktionen und damit zu héheren Formaldehyd-
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Abbildung 2.1.: Vereinfachtes VerfahrensflieSbild des Silberverfahrens (oben) so-
wie Produktaufbereitung und Riickfithrung nach dem Wasserbal-
lastverfahren (unten links) und nach dem Methanolballastverfah-
ren (unten rechts)
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Tabelle 2.1.: Eingangszusammensetzung am Reaktor fiir verschiedene Fahrweisen
des Silberverfahrens.

Verfahrensvariante  ycmson/% vo,/ %  ymo /%
Wasserballast 22 9 26
Methanolballast 36 9 11

Selektivitdten fithrt. Der Umsatz bei einfachem Durchsatz betragt 77—-87% [4L5],
wobei dieser durch Abtrennung und Riickfiihrung des Methanols vervollstdndigt
wird. Typische Eingangszusammensetzungen der beiden Verfahren sind in Tabelle
zusammengefasst.

Die Produktaufbereitung im Wasserballastverfahren erfolgt in einer gepackten Ab-
sorptionskolonne, in der Formaldehyd und tiberschiissiges Methanol in Wasser che-
misorbiert werden [4]. Der Kolonnenkopf dient als zentrale Zufithrung von HoO im
Gesamtprozess und die Riickfithrung eines Teils desselben zum Verdampfer kann un-
terhalb der vierten Stufe erfolgen [5]. Die Bildung von Methylenglykolen und Hemia-
cetalen wahrend der Chemisorption von CH2O und CH3OH ist ein stark exothermer
Prozess und macht eine Zwischenkiihlung an jeder Trennstufe notwendig. Typischer-
weise werden bereits 90 % des Formaldehyds in der ersten Stufe chemisorbiert [6],
so dass dort die grofite Kiihlleistung erforderlich ist. Durch Warmeaustausch mit
dieser Kolonnenstufe kann der Energiebedarf des Verdampfers vollstandig gedeckt
werden [4,[7]. Als Produkt wird eine wéssrige Losung abgezogen, welche in Gewichts-
anteilen 37 — 55 % CH20 und 1 — 2 % CH3OH enthélt [6]. Ameisensédure ist in Spuren
vorhanden [4,/6]. Das aus dem Kolonnenkopf abgezogene Gas wird in einer Nachver-
brennung zur Dampferzeugung genutzt.

Aufgrund des Uberschusses an CH3OH reicht im Methanolballastverfahren eine
Aufbereitung durch Absorption alleine nicht aus, um géngige Produktspezifikatio-
nen zu erreichen [5]. So werden zunéchst alle loslichen Produkte in Wasser chemi-
sorbiert und von den fliichtigeren Bestandteilen separiert, welche nachfolgend in ei-
ner Brennkammer behandelt werden. Methanol wird anschliefend von Formaldehyd
und Wasser in einer Rektifikation mit dampfbetriebenem Warmetauscher und Riick-
laufverfliissiger abgetrennt [4]. Das nach dem Kolonnenkopf kondensierte Methanol
wird zum Verdampfer zuriickgefiihrt. Als Produkt erhélt man im Sumpf ebenfalls
eine wéssrige Formaldehyd-Losung (wcm,0 =37-55%), wobei der Gewichtsanteil
an CH3OH iiblicherweise unterhalb von einem Prozent liegt [4,6].

2.2.2. Aufbau und Kennwerte des industriellen Reaktors

Die im Silberverfahren eingesetzten Reaktoren werden als zylindrische Festbetten
mit bis zu drei Metern Durchmesser ausgelegt [4,5]. In Abbildung ist ein typi-
scher Aufbau eines solchen Reaktors schematisch dargestellt. Das Reaktionsgemisch
durchstromt den Behélter von oben nach unten. Das Katalysatorbett liegt auf ei-
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Abbildung 2.2.: Schematischer Aufbau von Reaktor und Katalysatorschiittung im
Silberverfahren.

ner mit Netzen, Watten oder Pulvern bestiickten Lochplatte, wobei sich Edelstahl,
Kupfer oder Quarzsand als Materialien bewéhrt haben [5]. Die Katalysatorschiittung
setzt sich tiblicherweise aus horizontalen Schichten von Silberpartikeln unterschiedli-
cher Korngréfien zusammen. Die Gesamthéhe des Betts betrdgt dabei maximal drei
Zentimeter und der Partikeldurchmesser nimmt von oben nach unten zu [445,8,11].

Aufgrund der thermischen Instabilitdat des Zielprodukts, muss die Verweilzeit des
Reaktionsgemischs moglichst kurz gehalten werden. Die Raumgeschwindigkeit in
industriellen Reaktoren liegt zwischen 100000 und 360000 h* und die Katalysator-
belastung mit Methanol betriigt iiblicherweise rund 25kg-min™'-m2 [5,/12]. Um den
Zerfall von Formaldehyd nach dem Katalysatorbett zu minimieren, muss das Pro-
duktgas moglichst schnell abgekiihlt werden. Im industriellen Prozess wird direkt
unterhalb des Katalysatorbetts ein mit Druckwasser betriebener Rohrbiindelwér-
meiibertrager eingesetzt, mit welchem die Gastemperatur iiber eine Zeitspanne von
0,1 bis 0,3s auf etwa 150°C abgesenkt werden kann [4,|6]. Der parallel erzeugte
iiberhitzte Dampf, wird prozessintern zur Evaporation von Methanol und Wasser
verwendet [4,6H8L|11}13].

2.2.3. Stand der Wissenschaft zum Reaktionsmechanismus

Die oxidative Methanol-Dehydrierung an Silberkatalysatoren war Gegenstand der
Untersuchung zahlreicher wissenschaftlicher Studien der letzten Jahrzehnte. Das In-
teresse an dieser Reaktion erklart sich zum einen durch ihre wesentliche Rolle in der
chemischen Industrie, zum anderen durch ihren Modellcharakter fir viele weitere
vergleichbare katalytische Umsetzungen. Trotz der groflen Anzahl an Forschungs-
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arbeiten, liegt auch heute noch kein vollstdndig validierter Reaktionsmechanismus
vor. Unbestritten ist die Relevanz der Wechselwirkung des Silberkatalysators mit
molekularem und atomarem Sauerstoff fiir die Gesamtreaktion. Es besteht Konsens,
dass bei Abwesenheit von Sauerstoff nahezu keine Reaktion von Methanol am Sil-
berkatalysator stattfindet [14].

Im Folgenden wird der Stand der Wissenschaft zur Interaktion von Sauerstoff mit
Silber und zur katalytischen Umsetzung von Methanol und Sauerstoff zusammen-
fassend dargestellt.

Wechselwirkung von Sauerstoff und Silber

In einer Vielzahl von Untersuchungen zur Adsorption beziehungsweise Chemisorp-
tion von Oy an Silber [15-32], wurde die Existenz verschiedener Sauerstoff-Spezies
nachgewiesen. Diese Spezies unterscheiden sich beziiglich ihrer elektronischen Zu-
stdnde und Lokalisation. Thre Bildung wird stark von den Sorptionsbedingungen
und der Oberflichenstruktur des Silbers beeinflusst. Im Wesentlichen lassen sich
vier Kategorien unterscheiden:

o Physisorbierter, molekularer Sauerstoff

e Chemisorbierter, molekularer Sauerstoff

¢ An der Oberflache chemisorbierter, atomarer Sauerstoff
e Im Silbervolumen gelGster, atomarer Sauerstoff

In experimentellen Studien zur oxidativen Methanol-Dehydrierung an Silber, wur-
den im Wesentlichen drei fiir den Reaktionsverlauf entscheidende Sauerstoff-Spezies
identifiziert, deren Entstehung im Folgenden beschrieben wird.

In Kontakt mit gasformigem Sauerstoff bildet sich auf der Silberoberfliche zu-
néchst eine physisorbierte, molekulare Sauerstoff-Spezies als Vorstufe fiir die Che-
misorption [16,17]. Diese verlduft dissoziativ. Allgemein unterscheidet man schwach
und stark chemisorbierten, atomaren Sauerstoff (O, und O,) [24,26,28,31,32]. Eine
dritte Variante bildet sich durch Diffusion des an der Oberflache lokalisierten Sauer-
stoffs in die Struktur des Silbers die als im Silber geloster Sauerstoff (Og) bezeichnet
wird [23,24}28,131]. Die im Silberkatalysator gelosten Og-Spezies représentieren ein
Reservoir mobilen Sauerstoffs [23]. Es besteht ein dynamisches Gleichgewicht zwi-
schen der Adsorption und Dissoziation von O an der Oberflache, der Aufnahme
von atomarem Sauerstoff in die Silberstruktur (O,/O, — Opg), der Riickdiffusion
zur Oberfliche (Og — O,/0,) und der Desorption von O [31].

Die Bildung der verschiedenen Sauerstoff-Spezies und die beschriebenen Diffusi-
onsvorginge sind stark von der Struktur der Silberoberfliche und des -Volumens
abhéngig [33]. Im industriellen Verfahren wird elektrolytisch abgeschiedenes Silber
als Katalysator verwendet, welches typischerweise grofle Anteile an Oberflichen der
(111)- und (110)-Struktur aufweist. Die Bildung von O, wird nahezu ausschliefilich
an (110)-Kristallflachen beobachtet [31]. Im Gegensatz dazu bildet sich O, durch
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Chemisorption nur an (111)-Flachen in der Niahe von Korngrenzen [31,[34]. Knicke,
Stufen und andere Defekte der Silberoberfliche kénnen als aktive Zentren fiir die
Gasadsorption wirken [35,[36]. Die Aufnahme von Sauerstoff an der Phasengrenze
und in der Struktur des Silbers fiihrt zu einer Verringerung der Oberflichenenergie
und damit zu einer Verdnderung von Struktur und Morphologie |28/36]. Es findet
eine Umwandlung zu Kristallflichen mit (111)-Konfiguration statt [24,28|[31}35].

Die Silberstruktur und alle bis dahin beschriebenen Transport- und Umwandlungs-
prozesse sind temperaturabhéingig. So erhéht sich mit steigender Temperatur im
Allgemeinen die Anzahl an Defekten auf der Silberoberfliche [36]. Die Kombination
aus thermischer und Sauerstoff-induzierter Restrukturierung fiihrt zur Bildung von
Kristallstrukturen mit unterschiedlicher Diffusivitét [28]. Generell wird die Diffusion
mit steigenden Temperaturen erleichtert [31]. Oberhalb von 900 K bilden sich durch
Volumendiffusion von Og-Spezies in Oberflachenrichtung zusatzliche O,-Spezies an
(111)-Flachen [27,28,31]. Damit ergeben sich zwei Bildungswege von O.-Spezies an
(111)-Kristallflachen:

e O, an (110)-Flichen — Og — O, an (111)-Flichen
« O, an (111)-Flachen nahe Korngrenzen — Og — O, an (111)-Fliachen

Auch die Bildung von O, ist reversibel und steht im Gleichgewicht mit der Desorp-
tion von molekularem Sauerstoff.

Das beschriebene dynamische Gleichgewicht ist im Allgemeinen nicht unabhéngig
von der Zusammensetzung der Gasphase. Neben dem Os-Anteil hat die Anwesenheit
von Wasser einen wesentlichen Einfluss. Es konnte gezeigt werden, dass Wasser die
Restrukturierung des Silbers beschleunigt [36-38]. Weiterhin reagiert Wasser mit
adsorbiertem Sauerstoff unter Bildung von Hydroxyl-Spezies [39]. Sowohl an der
Silberoberflache als auch im -Volumen wurden stabile Hydroxyl-Gruppen nachge-
wiesen [38].

Die Abhéangigkeiten des beschriebenen dynamischen Gleichgewichts sind in Abbil-
dung schematisch zusammengefasst. Die wesentlichen Punkte stellen dabei die
Wechselwirkung von Silber und Sauerstoff an der Oberflache, die Transportvorgénge
von atomarem Sauerstoff in die Silberpartikel und die strukturellen Verédnderungen
des Silbers dar. Globale Einflussfaktoren sind die Temperatur, die Zusammensetzung
der Gasphase und materielle Verunreinigungen. Dieses System beeinflusst den Reak-
tionsablauf der im folgenden Kapitel diskutierten oxidativen Methanol-Dehydrierung
und wird gleichzeitig selbst durch die Reaktion beeinflusst.

Reaktion von Methanol und Sauerstoff an Silber

Zur Aufklarung des Gesamtmechanismus der oxidativen Dehydrierung von Methanol
an Silber, wurden in der Vergangenheit zahlreiche experimentelle und theoretische
Studien [14,/40-54] durchgefiihrt. Basierend auf den Ergebnissen und Schlussfolge-
rungen dieser Arbeiten kénnen die fiir ein Verstdndnis des Reaktionssystems ent-
scheidenden Punkte abgeleitet werden:
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Prozesse an der Oberfldche: Globale Einflussfaktoren:
- Adsorption / Chemisorption
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Abbildung 2.3.: Schematische Darstellung des dynamischen Gleichgewichts bei
der Interaktion von Sauerstoff mit Silber.

¢ Ohne Sauerstoff findet keine Reaktion von Methanol an der Silberoberflache
statt [14].

e Die an der Silberoberfliche und im -Volumen lokalisierten Sauerstoffspezies
reagieren in unterschiedlicher Weise mit Methanol und den im Verlauf der
Reaktion auftretenden Zwischenprodukten.

o Welche Sauerstoffspezies an der Bildung von Wasserstoff und Wasser direkt
beteiligt sind, beziehungsweise ob sie eine Bildung dieser Koppelprodukte in-
direkt ermdéglichen, ist nicht widerspruchsfrei geklért.

o Im industriellen Betrieb werden die héchsten Ausbeuten an Formaldehyd bei
iiberstochiometrischer Zugabe von Methanol (molare Verhéltnisse von Metha-~
nol und Sauerstoff zwischen 2,4 und 4 [4,6]) erreicht. Ein gewisser Anteil der
vorhandenen Sauerstoff-Spezies muss selbst katalytisch wirksam sein [54].

e Im industriellen Produktgas werden grofle Mengen an Wasserstoff gefunden
[4,6]. Folglich muss die Rekombination von atomarem Wasserstoff am Silber-
katalysator moglich sein.

Nach aktuellem Stand der Wissenschaft kann der Reaktionsmechanismus der oxi-
dativen Methanol-Dehydrierung mit Hilfe der Gleichungen bis zusam-
menfassend dargestellt werden. Dabei wird zwischen gasformigen (g), an der Ober-
fléiche adsorbierten (ads) und in der Silberstruktur diffundierenden Spezies (sub, von
engl. sub-surface) unterschieden. In einem ersten Schritt (Gleichung und (2.5))
chemisorbiert Methanol an auf der Silberoberfliche adsorbierten Sauerstoff- oder
Hydroxyl-Spezies [14]. Dabei werden Methoxy-Intermediate und Hydroxyl-Spezies
beziehungsweise Wasser gebildet [14,41,42]. Wasser ist dabei sowohl bei der Reaktion
von CH3OH mit O, als auch mit O, das primére Koppelprodukt [50]. Eine direkte

10



2.2. Oxidative Dehydrierung von Methanol an polykristallinem Silber

CH30H(g) + O,(ad)/O,(ad) — CH30(ad) + O,H(ad)/O,H(ad)

CH30H(g) + O,H(ad)/O,H(ad) — CH30(ad) + HyO(ad)/H,0(ad)

CH;0(ad) — CH,0O(ad) + H(ad)

CH30(ad) + O,(ad)/O,H(ad) — CH,0O(ad) + O H(ad)/H,O(ad)

CH,0O(ad) + O,(ad) — HCOO(ad) + H(ad)

HCOO(ad) — COy(ad) + H(ad)

HCOO(ad) + O,(ad)/O H(ad) —> COy(ad) + O H(ad)/H,0(ad)

HCOO(ad) + H(ad) — HCOOH(ad)
CH,0(ad) — CH,O(g)
COy(ad) — CO4(g)
H,0O(ad) — H,0(g)
2H(ad) — H,(g)
H,CO(g) — CO(g) + Hy(g)
H(ad) + O,(ad)/O H(ad) — O,H(ad)/H,0(ad)
0,H(ad) — O, (ad) + H(ad)
20,H(ad) — O,(ad) + HyO(ad)
H(ad)/OH(ad) — H(sub)/OH(sub)
H(sub) + Og(sub)/OH(sub) — OH(sub)/H,0(g)

20H(sub) — H,0(g) + Og(sub)

(2.4)
(2.5)
(2.6)
(2.7)
(2.8)
(2.9)
(2.10)
(2.11)
(2.12)
(2.13)
(2.14)
(2.15)
(2.16)
(2.17)
(2.18)
(2.19)
(2.20)
(2.21)

(2.22)
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Dehydrierung des Methanols im ersten Reaktionsschritt (analog zu Gleichung )
lauft nach derzeitiger Auffassung nicht ab [14}48,50%53,54].

Der Zerfall des Methoxy-Intermediats (Gleichung (2.6)) ist der erste geschwin-
digkeitsbestimmende Schritt der Reaktion und fiihrt zur Bildung von Formalde-
hyd unter Abspaltung eines Wasserstoffatoms [14, |41} 4248, (50, 53}, 54]. Bei aus-
reichend hohen Bedeckungsgraden von O, beziehungsweise O,H kann auch eine
Oxidation (Gleichung (2.7)) von CH3O-Spezies zu einer Bildung von CH,O fiih-
ren [50,/53]. Bei der Folgereaktion von adsorbiertem Formaldehyd mit O, (Gleichung
(2.8))) entstehen Formiat-Intermediate unter Abspaltung eines weiteren Wasserstoffa-
toms [14,/42,/48,50,)53]. Im Vergleich dazu nimmt O.,, abgesehen von der initialen Re-
aktion mit Methanol, nicht an weiteren Oxidationsreaktionen teil [44,50]. Dies wird
im Allgemeinen auf die stérker kovalenten Bindungseigenschaften von O, zuriickge-
fithrt [53]. O, werden stérkere nukleophile Eigenschaften zugeschrieben [49,/53].

Der Zerfall von Formiat zu Kohlendioxid (Gleichung (2.9)) unter Abstraktion
eines Wasserstoffatoms stellt den zweiten geschwindigkeitsbestimmenden Reakti-
onsschritt dar [14,/50]. Analog zur Oxidation von Methoxy-Intermediaten, kénnen
HCOO-Spezies mit O, zu CO, reagieren (Gleichung (2.10)) [42.48,/50,/53]. Ameisen-
sdure kann sich durch Reaktion der Formiat-Spezies mit einem adsorbierten Was-
serstoffatom bilden [40L|43].

Die adsorbierten Produkte desorbieren von der Silberoberfliche (Gleichung
bis ) [14,41,42,50]. Je nach Betriebsbedingungen kann sich Formaldehyd in
der Gasphase thermisch zu Kohlenmonoxid und Wasserstoff zersetzen [424/49}|52}|53].

Die an der Silberoberfliche befindlichen Wasserstoffatome kénnen durch O,-Spe-
zies oxidiert werden (Gleichung (2.17)), wobei Wasser gebildet wird [14,[42,[44]. Eine
analoge Reaktion von O, gilt aufgrund der starker kovalenten Bindungseigenschaften
als unwahrscheinlich und wurde experimentell nicht beobachtet [50,53]. Schlunke [54]
gelang es nachzuweisen, dass pro Stoffmengeneinheit O, iiberstéchiometrische Stoff-
mengen an CH»O in der oxidativen Methanol-Dehydrierung gebildet werden. Dies
kann eine Erklarung dafiir sein, warum unter industriellen Bedingungen maxima-
le Formaldehyd-Ausbeuten bei {iberstéchiometrischer Zugabe von Methanol erreicht
werden. Weiterhin verdeutlicht diese Beobachtung die katalytische Rolle von O, ob-
wohl diese Sauerstoffspezies nach Gleichung und bei der Umsetzung von
CH30H durch die Bildung von O,H beziehungsweise HoO verbraucht wird. Folglich
miissen ein oder mehrere Reaktionspfade zur erneuten Bildung von O, ausgehend
von O,H zur Verfiigung stehen. Diese wurden als Zerfall von O,H (Gleichung )
und als Reaktion von zwei O, H-Spezies (Gleichung (2.19))) identifiziert [38)51}54/55).
Nach Gleichung kann die Reaktion von Methanol mit O, damit indirekt zur
Bildung von Wasserstoffatomen und somit molekularem Wasserstoff fiihren. Der vor-
teilhafte Einfluss der Wasserzugabe im Eingangsstrom des industriellen Verfahrens
auf die Selektivitdt zu Formaldehyd, wurde auf die Oberflichenreaktion zwischen
Wasser und O, zuriickgefiihrt [38]. Bei Zugabe von Wasser wurde ein Anstieg der
CH0O-Selektivitdt und ein Riickgang der Selektivitdt zu CO2 beobachtet, was fiir
eine relative Abnahme der Anteile an O, gegeniiber O spricht [56].

Analog zur Losung von Sauerstoff als Og-Spezies in der Silberstruktur, kénnen
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adsorbierte Wasserstoffatome und Hydroxyl-Spezies in das Silbervolumen hinein dif-
fundieren [441|49]. Dabei kann es nach Gleichung (2.21)) und (2.22)) durch Oxidation
von Wasserstoff, beziehungsweise durch Reaktion zweier OH-Spezies, zur Bildung
von Wasser in der Silberstruktur kommen [52,|53].

Ahnlich der Interaktion zwischen Sauerstoff und Silber (siehe auch im voran-
gegangenen Unterkapitel), findet durch Prozesse, welche im Rahmen der katalyti-
schen Reaktion ablaufen, eine Umstrukturierung des Silberkatalysators statt [57].
Die Bildung von gasformigem Wasser nach Gleichung und fithrt un-
ter Reaktionsbedingungen zur Ausbildung von Lochern in der Silberstruktur [46].
Diese stellen zusétzliche Defekte fiir eine vereinfachte Adsorption von Sauerstoff
dar und beeinflussen damit ihrerseits die Reaktion und die durch Sauerstoff indu-
zierte Restrukturierung [46},47,52,/53|. Die thermische Restrukturierung des Silbers
steht unter Reaktionsbedingungen in stdndiger Konkurrenz zu der durch Adsorption
und Einlagerung von Sauerstoff und der durch die katalytische Reaktion bedingten
strukturellen Umwandlung [45,/49].

Aus den bekannten Abhéngigkeiten der Wechselwirkung zwischen Silber und Sau-
erstoff und den nach derzeitigem Stand bekannten Reaktionsmechanismen, lassen
sich einige im Kontext der oxidativen Dehydrierung von Methanol zentrale Fest-
und Fragestellungen ableiten:

o Unter industriellen Reaktionsbedingungen bei stationdrem Betrieb ist eine iso-
lierte Betrachtung der Rollen einzelner Sauerstoffspezies nicht moglich. Die
Spezies O, Og und O, befinden sich in einem dynamischen Gleichgewicht.
Umwandlungen der Spezies untereinander kénnen nie vollstdndig ausgeschlos-
sen werden.

e O, nimmt iiber die Reaktionen ([2.18) und (2.19)) katalytisch an der oxidativen
Methanol-Dehydrierung teil. Eine direkte Dehydrierung findet nicht statt.

e Die nahezu dquivalente Produktion von Wasserstoff und Wasser im industriel-
len Betrieb setzt eine wesentliche Beteiligung der Reaktionen und/oder
(2.18]) voraus. Die Reaktionen und allein kénnen die gebildeten
Mengen an Wasserstoff nicht erklaren, da lediglich circa 10 % des produzier-
ten Formaldehyds in Richtung Kohlendioxid verloren gehen (Selektivitdten zu
CH20 grofer 90 % sind typisch [6]).

o Alle potentiell ablaufenden Reaktionsschritte (unabhéngig von der Beteiligung
von Sauerstoff) sind vom Bedeckungsgrad, der Reaktionstemperatur, der Re-
strukturierung des Katalysators und weiteren Faktoren — also von den gekop-
pelten dynamischen Gleichgewichten der Sauerstoffadsorption, der katalyti-
schen Reaktion und der Restrukturierung des Silberkatalysators — abhéngig.
Eine Erklarung einzelner Befunde, beispielsweise unter industriellen Bedingun-
gen bestimmte Zusammensetzungen des gasférmigen Produkts, ist auf mehr
als eine Weise moglich. Als Beispiel sollen die mikrokinetischen Modellierungen
von Andreasen und Mitarbeitern [58] angefiihrt werden, fiir welche lediglich
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2. Industrielle Formaldehyd-Herstellung

eine aktive Sauerstoffspezies angenommen wurde. Die Komplexitit des Sys-
tems erklart die teilweise bestehende Uneinigkeit beziiglich der Einordnung
und Deutung einzelner experimenteller Beobachtungen.
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3. Kontinuierliche Versuchsanlage zur
Formaldehyd-Produktion aus Methanol

Um experimentelle Untersuchungen der heterogen-katalytischen Herstellung von
Formaldehyd aus Methanol zu erméglichen, sollte eine Versuchsanlage konzipiert und
aufgebaut werden. Die Auslegung der Anlage sollte sich dabei an den typischen Pro-
zessbedingungen des Silberverfahrens orientieren. Das Regelungs- und Instrumen-
tierungsflieBbild (R&I-FlieBbild) der Gesamtanlage ist in Abbildung dargestellt.
Die Edukt-Dosierung, der Reaktor und die Analytik stellen die Hauptkomponenten
der Anlage dar. Diese werden in den néchsten Kapiteln erlautert. Es folgen weitere
Aspekte der Regelungs- und Sicherheitstechnik der Anlage und der Vorgehensweise
bei der experimentellen Auswertung der katalytischen Testungen.

3.1. Dosierung

Stickstoff und synthetische Luft werden in Druckgasflaschen vorgelegt und mit Hil-
fe von thermischen Massendurchflussreglern (Bronkhorst EL-FLOW) dosiert. Die
Bereitstellung von Methanol aus einem geschlossenen Behélter erfolgt iiber einen
Coriolis-Massendurchflussregler (Bronkhorst MINI CORI-FLOW). Dies hat den Vor-
teil, dass durch die interne Dichtemessung auch Methanol-Wasser-Gemische ohne
erneute Kalibrierung dosiert werden koénnen. Der fiir die Dosierung des Metha-
nols erforderliche Vordruck wird durch eine im Kreislauf betriebene Zahnradpumpe
(FluSys WADOSE-LITE-GEAR) erzeugt. In einem kontinuierlich betriebenen Ver-
dampfer (Bronkhorst CEM) wird die geférderte Fliissigkeit als Aerosol direkt im
Tragergasstrom zerstdubt und anschlieflend iiberhitzt. Der Eingangsvolumenstrom
des Reaktors kann in einem Bereich von 0,5 bis 2Ly variiert werden. Uber einen
zusdtzlichen Massendurchflussregler kann Stickstoff zur Verdiinnung des aus dem
Reaktor austretenden Gasstroms eingeleitet werden. Dies ermdglicht die Einstellung
von hoheren Edukt- beziehungsweise Produktkonzentrationen im Reaktor, ohne die
fiir die Analytik maximal zuldssigen Konzentrationen zu tiberschreiten.

3.2. Reaktor

Der prinzipielle Aufbau des fir die katalytischen Tests verwendeten, kontinuierlich
betriebenen Reaktors, ist in Abbildung dargestellt. Das Reaktorrohr bestand
aus Quarzglas, hatte einen Innendurchmesser von 10 mm in Hoéhe der Katalysator-
schiittung und wurde von oben her durchstromt. Der Reaktor wurde von auflen
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3. Kontinuierliche Versuchsanlage zur Formaldehyd-Produktion aus Methanol
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Abbildung 3.1.: R&I-Fliebild der Anlage zur oxidativen Methanol-Dehydrierung.

16



3.2. Reaktor
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Abbildung 3.2.: Schematischer Aufbau des Festbettreaktors.

iiber eine Linge von 30 cm mit einem elektrischen Rohrofen (Carbolite Gero, EVT
1200) beheizt. Die Temperaturregelung erfolgte tiber einen integrierten Regler (Eu-
rotherm 3508) mit Hilfe eines Thermoelements in der beheizten Schicht des Ofens.
Eine zusétzliche Temperaturmessung war iiber ein in ein Schutzrohr eingeschobenes
Thermoelement (Typ K) moglich. Dieses lag direkt unterhalb des Katalysatorbetts
an. Die Temperatur des Produktgases konnte tiber einen mit Wasser durchstrémten
Kithlmantel abgesenkt werden. Je nach Reaktionsfilhrung war dies notwendig um
die thermische Stabilitdt des Zielprodukts Formaldehyd zu gewahrleisten.

Das Katalysatorbett befand sich oberhalb einer am Reaktorrohr angeschmolzenen
Quarzglasfritte. Die Schiitthche lag in einem Bereich von 0,1 und 0,3 cm, wobei bei
typischen Betriebsbedingungen Raumgeschwindigkeiten (GHSV, engl. Gas-Hourly
Space Velocity) von im Mittel 360000 h™! erreicht wurden. Die verwendeten Korn-
groflen variierten je nach Katalysatortyp, waren jedoch in der Regel kleiner als ein
Millimeter im Durchmesser. Oberhalb des Katalysatorbetts wurde eine Schiittung
aus Quarzglaskugeln bis zum oberen Ende der beheizten Zone eingefiillt. Diese inerte
Schiittung verbesserte einerseits die Warmeverteilung im Reaktor, andererseits wur-
de so die Verweilzeit der reaktiven Gasphase vor dem Katalysatorbett (und somit
das Ausmaf auftretender Blindreaktionen) reduziert. Die Lage des Katalysatorbetts
wurde auf Basis von Messungen der vertikalen Temperaturprofile im Reaktor bei
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3. Kontinuierliche Versuchsanlage zur Formaldehyd-Produktion aus Methanol

unterschiedlichen Bedingungen festgelegt. Die Ergebnisse der Messungen der Tem-
peraturprofile sind in Anhang zusammenfassend graphisch dargestellt. Fur alle
relevanten Betriebsbedingungen ergab sich im Reaktor eine isotherme Zone von meh-
reren Zentimetern ober- und unterhalb der Katalysatorschiittung. Eine isotherme
Temperaturfithrung der katalytischen Reaktion konnte daher als gegeben betrachtet
werden.

3.3. Regelungs- und Sicherheitstechnik

Um die Kondensation von Methanol und Wasser sowie die Polymerisierung von
Formaldehyd zu verhindern, wurden alle mit dem Edukt- oder Produktgemisch in
Kontakt stehenden Rohrleitungen auf einer Temperatur um 130 °C gehalten. Dazu
wurden die entsprechenden Rohrleitungen {iber individuell geregelte Heizleitungen
von auBen beheizt. Zusitzlich zur Temperaturmessung fiir die Heizungsregelung er-
folgte eine zweite Temperaturmessung je Heizleitung zur redundanten Absicherung
iiber Temperaturbegrenzer. Ein halb-automatischer Betrieb der Anlage wurde durch
die Abbildung der elektrischen Verbraucher, Prozesskomponenten und Regelungs-
groflen in einem Prozessleitsystem ermoglicht. Die wichtigsten zu steuernden Ele-
mente waren dabei die Edukt-Dosierung und die Temperaturfithrung von Reaktor,
Verdampfer und Begleitheizungen. Um den Reaktor und die Analytik vor eventu-
ell auftretenden Druckspitzen zu schiitzen, wurden in den jeweils vorangehenden
Strecken Uberstromventile verbaut, welche oberhalb eines definierten Drucks 6ffnen
sollten. Alle Edukt- und Produktgase wurden abschlielend in einer Absorptionsko-
lonne behandelt um organische und kondensierende Stoffe zuriickzuhalten. Bei der
Waschfliissigkeit fiir die Kolonne handelte es sich um eine wéssrige Natriumsulfit-
Losung (Bnays05 =200g/L). Das gereinigte Abgas wurde in eine zentrale Absau-
gung gefithrt. Um die Wahrscheinlichkeit einer Exposition der Anlagenbetreiber mit
Formaldehyd zu minimieren, wurde die Umgebungsluft der Anlage mit einem por-
tablen, auf CH5O kalibrierten Gassensor iiberwacht.

Da die Edukte Methanol und Sauerstoff potentiell explosionsfahige Gemische bil-
den konnen, limitieren die entsprechenden Explosionsgrenzen die anwendbaren Mi-
schungsverhéltnisse bei der Dosierung. Zur quantitativen Beurteilung des explosi-
onsfahigen Mischungsbereichs von CH3OH und Oy wurde eine Arbeit von Brooks
und Crowl [59] verwendet. Eine Bestimmung sicherer Mischungsverhéltnisse erfolg-
te mit Hilfe daraus abgeleiteter Terndrdiagramme. Die entsprechenden graphischen
Darstellungen finden sich in Anhang

3.4. Analytik

Ein Teil des Produktstroms wurde iiber einen Bypass zur Analytik gefiithrt. Mit
Hilfe eines Mikro-Gaschromatographen (Inficon MicroGC Fusion) konnte die Zu-
sammensetzung der Gasphase direkt bestimmt werden. Die durchschnittliche Ana-
lysezeit war mit 2,5 Minuten gegeniiber einem Laborgaschromatographen deutlich
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3.5. Versuchsauswertung

verringert. Der Gaschromatograph bestand aus zwei unabhéngigen Modulen, welche
jeweils mit einer Vorsaule, einer Trennsdule und einem Warmeleitfihigkeitsdetektor
ausgestattet waren. Die Probenahme erfolgte direkt aus dem Gasstrom durch An-
saugen mit einer im Gerét integrierten Pumpe. Ein detailliertes Flieflschema der
verwendeten Analytik mit Angaben zu Druck- und Temperaturverhéltnissen findet
sich in Anhang Zur Bestimmung der Gase Wasserstoff, Sauerstoff, Stickstoff,
Kohlenmonoxid und Methan wurde im ersten Modul Argon als Trigergas und ei-
ne Molsieb-Saule (Restek) als Trennséule verwendet. Im zweiten Modul konnten
Kohlendioxid, Formaldehyd, Dimethylether, Methanol, Wasser und hohere Kohlen-
wasserstoffe iber eine U-Bond-Séule (Restek) getrennt werden. Als Trigergas kam
hier Helium zum Einsatz. Die Kalibrierung der Analytik erfolgte unter Verwendung
definierter Gasgemische beziehungsweise durch Verdampfung von Reinsubstanzen.
Die entsprechenden Kalibrierkurven sind ebenfalls in Anhang gegeben.

3.5. Versuchsauswertung

Die Bestimmung der Stoffmengenstrome der Komponenten im Ausgangsstrom des
Reaktors erfolgte nach der Methode des internen Standards. Als Standard diente die
dem Reaktionsgemisch zwecks Verdiinnung zugegebene Stickstoffmenge. Unter der
Annahme konstanter Stoffmengenstréme an Stickstoff vor der Reaktion ny, o und
nach der Reaktion ny, (Gleichung ) kann der Gesamtstoffmengenstrom nach
der Reaktion n.t nach Gleichung berechnet werden.

_ n
gt = —20 (3.2)
yNz

Dabei ist yn, der experimentell bestimmte Stoffmengenanteil an Stickstoff. Die Stoff-
mengenstrome der Edukte (7) und Produkte (j) kénnen dann nach Gleichung (j3.3))

aus den gemessenen Stoffmengenanteilen bestimmt werden.
Ni/5 = Yi/j - ot (3.3)

Die Auswertung der Versuche am kontinuierlich betriebenen Schiittungsreaktor
erfolgte durch die Berechnung von Umsétzen X und Selektivitiaten S (Gleichung

(3.4) und (3.5)) [12]. . .
X, =0 (3.4)

nio
f”L' — TL i0 V;
S.. = 39t 3.5
P o — 1 v (3:5)

)

Die Verwendung der Ausbeute Y war in bestimmten Féllen zweckméafiger. Diese
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3. Kontinuierliche Versuchsanlage zur Formaldehyd-Produktion aus Methanol

wurde nach Gleichung (3.6]) bestimmt [12].
Yji=X;Sji (3.6)

Weitere Details zur Vorgehensweise bei der Berechnung modifzierter Ausbeute- und
SelektivitatsgroBen finden sich in Anhang Als Kontrollgroflen der katalyti-
schen Untersuchungen wurden die Kohlenstoff-, Sauerstoff- und Wasserstoftfbilanzen
(Cy, Ov,, Hy) nach den Gleichungen bis aus den Stoffmengenstrémen der
jeweiligen Komponente vor und nach der Reaktion (np; und 7;) sowie der Anzahl
der bilanzierten Atomsorte je Komponente (N;) bestimmt.

i > (i - Nog)
Co, =100% - —— =100% - =L — (3.7)
nco > (10, - Noy)
=1
A > (ni- Noy)
Oy =100% - —> =100% - =L (3.8)
no0 (120, - Noy;)
=1
A > (7 - Nuji)
Hy =100% - —+ =100% - =L — (3.9)
T, > (10,i - Nu,i)
=1
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4. Voruntersuchungen

Bei der Beurteilung von Untersuchungen an katalytischen Systemen, miissen potenti-
ell auftretende Blindreaktionen und thermodynamische Limitierungen berticksichtigt
werden. In den nachfolgenden Kapiteln wird die Ableitung von kinetischen Modellen
aus experimentellen Daten beschrieben, mit deren Hilfe das Ausmafl von Blindreak-
tionen bei unterschiedlichen Versuchsbedingungen quantitativ abgeschétzt werden
kann. Die Berechnung der Umsétze relevanter Reaktionen im thermodynamischen
Gleichgewicht ist in Anhang dargestellt.

4.1. Blindreaktionen von Methanol in der Gasphase

Unter den im Rahmen dieser Arbeit angewandten Bedingungen, tragen zwei Reak-
tionen in der Gasphase zum Blindumsatz von Methanol bei: Der thermische Zerfall
von Methanol und die Reaktion des Alkohols mit Sauerstoff. Beide Reaktionen laufen
unabhéngig vom eingesetzten Katalysator und je nach experimentellen Bedingungen
in unterschiedlich starkem Ausmafl ab.

4.1.1. Thermischer Zerfall

Der thermische Zerfall von Methanol wurde experimentell bei verschiedenen Reakti-
onstemperaturen untersucht. Dabei wurden in der Versuchsanlage definierte Mengen
an Methanol in Stickstoff durch einen mit Inertmaterial befiillten Rohrreaktor ohne
Katalysatorbett geleitet. Abgesehen von der fehlenden Katalysatorschiittung blieb
der in Kapitel beschriebene Aufbau unverédndert.

Abbildung (A) zeigt die Stoffmengenanteile der Edukte und Produkte als
Funktion der Reaktionstemperatur. Die Verweilzeit im Reaktor betrigt unter diesen
Bedingungen zwischen 0,3 und 0,4 s. Bis zu einer Temperatur von 700 °C ist kein si-
gnifikanter Umsatz an Methanol nachweisbar. Bei hoheren Temperaturen werden als
Produkte Formaldehyd, Kohlenmonoxid und Wasserstoff gefunden. Die temperatur-
abhingige Zunahme des Umsatzgrads verlduft exponentiell. Der thermische Zerfall
von CH3OH sollte daher nur bei Betrieb am oberen Ende des Temperaturbereichs des
Silberverfahrens (>700°C) zu relevanten Umsétzen fithren. Der thermische Zerfall
von Methanol verlduft nach aktuellem Stand der Forschung nach einem radikalischen
Mechanismus [60,61]. Eine anschauliche Ubersicht zum Reaktionsmechanismus fin-
det sich in den Arbeiten von Sauer [62]. Der thermische Zerfall des Alkohols kann
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4. Voruntersuchungen

formal als Abfolge zweier Reaktionen beschrieben werden:

CH30H(g) == CH,0(g) + Hy(g) (4.1)

CHy0(g) == CO(g) + Hy(g) (4.2)

Zunéchst zerfillt Methanol unter Bildung von Formaldehyd und Wasserstoff (Glei-
chung (4.1))). In einer Folgereaktion (Gleichung (4.2)) zerfillt Formaldehyd zu Koh-
lenmonoxid unter Abspaltung eines zusétzlichen Wasserstoff-Molekiils. Die darge-
stellte Reaktionsfolge erlaubt es das experimentell gefundene Produktspektrum qua-
litativ nachzuvollziehen. Fir eine quantitative Beschreibung sei auf das in Kapitel
vorgestellte, kinetische Modell verwiesen.

4.1.2. Reaktion mit Sauerstoff

Analog zum homogenen Methanolzerfall, wurde die Reaktion von CH3OH mit O-
in der Gasphase in einem Reaktor ohne Katalysator untersucht. Der Eingangsstrom
enthielt dabei Methanol und Sauerstoff in einem molaren Verhéltnis von 2,8 und lag
damit innerhalb des fur das Silberverfahren typischen Bereichs (ncnzon/no, = 2,4...
4). Abbildung (B) stellt die gemessenen Stoffmengenanteile der Edukte und
Produkte als Funktion der Reaktionstemperatur graphisch dar. Bis 600 °C ist kein
Methanol- oder Sauerstoff-Umsatz erkennbar. Bei héheren Temperaturen nehmen
die Umsétze parallel und in exponentieller Weise zu. Oberhalb von 650 °C ist der Os-
Umsatz vollsténdig, und der Stoffmengenanteil an CH3OH bleibt konstant. Als koh-
lenstofthaltige Produkte werden Formaldehyd ab 600 °C, Kohlenmonoxid ab 625 °C
und Kohlendioxid ab 640 °C detektiert. Der CHyO-Anteil durchléuft ein Maximum
bei 640°C und bleibt fiir héhere Temperaturen konstant. Der Anteil an COg ist
im direkten Vergleich niedriger. Der CO-Anteil steigt zunéchst exponentiell mit
der Temperatur an, flacht jedoch bei vollstdndigem Sauerstoffumsatz analog zum
Methanol-Umsatz ab. Weiterhin werden Wasser ab 600 °C und Wasserstoff ab 625 °C
gebildet.

Basierend auf diesen experimentellen Trends kann folgendes Reaktionsschema zur
Beschreibung der Gasphasenoxidation von Methanol vorgeschlagen werden:

CH,0H(g) + ; Os(g) — CH,0(g) + H,0(g) (4.3)
CH,0(g) == CO(g) + Hy(g) (4.4)

CH,0(g) + O,(g) — CO4(g) + H,O(g) (4.5)
Ha(g) + 3 Oale) — H,0(g) (16)
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Abbildung 4.1.: Stoffmengenanteil als Funktion der Reaktionstemperatur bei

Bedingungen des thermischen Zerfalls (A) und der Oxidati-
on von Methanol (B) in der Gasphase. Reaktionsbedingungen:
Viot = 0,5 Ly /min, ycnzon = 4,5 %, yo, = 1,6 % (falls angewandt)
in NQ.

23



4. Voruntersuchungen

Da sich Formaldehyd und Wasser iiber den breitesten Temperaturbereich beobachten
lassen, sollten zunéchst Methanol und Sauerstoff unter Bildung dieser beiden Pro-
dukte reagieren (Gleichung ) Im Vergleich treten Wasserstoff, Kohlenmonoxid
und Kohlendioxid erst bei hoheren Temperaturen beziehungsweise hoheren CHoO-
Anteilen auf. Die Entstehung dieser Komponenten in Folgereaktionen ist daher wahr-
scheinlich. Die Bildung von Kohlenmonoxid erfolgt vergleichbar mit den Versuchen
aus Kapitel durch thermischen Zerfall von Formaldehyd (Gleichung (4.4))). Die
Differenz zwischen den CO- und He-Mengen ist sehr wahrscheinlich durch die Re-
aktion von Wasserstoff mit Restsauerstoff (Gleichung (4.6)) zu erkliren. COy wird
nach diesem Schema durch eine Folgeoxidation des Aldehyds gebildet (Gleichung
(4.5). Parallel zur oxidativen Route, lduft je nach Temperatur auch die homogene
Zerfallsreaktion von Methanol ab (vgl. Kapitel [4.1.1]).

Auf Basis der in Kapitel und vorgeschlagenen Reaktionsschemata, kon-
nen grundlegende kinetische Daten bestimmt werden. Das darauf aufbauende kineti-
sche Modell zur quantitativen Beschreibung der Blindreaktionen wird im folgenden
Kapitel vorgestellt.

4.2. Kinetische Modellierung der Blindreaktionen

Zur Beschreibung der Kinetik homogener Gasphasenreaktionen gentigen in der Regel
formalkinetische Potenzansétze [63]. Die Reaktionsgeschwindigkeit r einer Reaktion
mit IV beteiligten Komponenten kann nach einem solchen Ansatz wie in Gleichung
gezeigt dargestellt werden.

N
r=k-J[&" (4.7)

Dabei sind ¢; die Stoffmengenkonzentrationen und m; die Reaktionsordnungen bezo-
gen auf die jeweilige Komponente. Der Faktor k£ wird als Reaktionsgeschwindigkeits-
konstante bezeichnet, ist jedoch von der Reaktionstemperatur abhéngig. Die Bezie-
hung k=£(T) wird iiblicherweise nach einem Arrhenius-Ansatz (Gleichung ([4.8))
formuliert [63,64).

E
k = exp <ln ko — RA?) (4.8)

Hierbei ist zwischen der Arrhenius-Aktivierungsenergie E4 o und der wahren Ak-
tivierungsenergie Ep zu unterscheiden. Nur im Fall von Elementarreaktionen sind
beide Groflen identisch [63]. Durch Auftragung des natiirlichen Logarithmus von k
gegen T-! kénnen die Koeffizienten kg und E 'A,A mittels linearer Regression bestimmt
werden.

Fiir eine allgemeine Zerfallsreaktion (Gleichung (4.9)) unter Annahme einer Re-
aktionsordnung von eins, kann die Reaktionsgeschwindigkeit nach Gleichung
definitionsgeméf als Funktion der zeitlichen Anderung der Stoffmenge der jeweiligen
Komponente dargestellt werden. Die Darstellung als Funktion der zeitlichen Ande-
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4.2. Kinetische Modellierung der Blindreaktionen

rung der Stoffmengenkonzentration ist unter Annahme néherungsweise konstanter
Reaktionsvolumina zuléssig [64].

(<va)-A —= (vg) B+ (v0) - C (4.9)

1 d 1 d
L S Y (4.10)
va Voo dt vy dt
Fir bimolekulare Reaktionen zweiter Ordnung (Gleichung (4.11))) ergibt sich der
Ansatz fiir die Reaktionsgeschwindigkeit analog nach Gleichung (4.12)).

r==k-ca=

(—va) A+ (-vg)B — (vg)-C+ (vp)-D (4.11)
r:k'cA'cB:Ii'(ZC: (4.12)

Die Integration der Gleichungen und fiihrt zu den folgenden Ausdriicken
der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten als Funktion der Stoffmengenkonzentratio-
nen [64]. Dabei sind ¢; ¢ und ¢; die Stoffmengenkonzentrationen am Eingang bezie-
hungsweise am Ausgang des Reaktors und 7 die Verweilzeit bei Reaktionsbedingun-

gen.
1
k= ‘In < ‘A ) (4.13)
VA - T CAL0

k= 1 1 In (CAvO'CB> (4.14)

T VA CB,0 — VB CApQ CA - CB,0

Mit Gleichung (4.13)) und (4.14)) kénnen aus experimentell bestimmten Stoffmengen-
konzentrationen die Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten der Einzelreaktionen be-
rechnet werden. Werden Daten bei verschiedenen Reaktionstemperaturen bestimmt,
kann der Arrhenius-Ansatz verwendet werden, um die entsprechenden Koeffizienten
zu bestimmen.

Unter Verwendung des in den Kapiteln 4.1.1] und 4.1.2] vorgestellten Reaktions-
schemas, wurden die Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten der Blindreaktionen aus
den bei verschiedenen Temperaturen gemessenen Stoffmengenkonzentrationen be-
rechnet. Dabei wurden fiir Gleichung und Ansétze erster Ordnung und
fir Gleichung , und Ansétze zweiter Ordnung gewahlt. Die dar-
aus erstellten Arrhenius-Auftragungen sind in Abbildung dargestellt. Aus der
Steigung und dem Achsenabschnitt der Regressionsgeraden kénnen nach Gleichung
der praexponentielle Faktor kg und die Arrhenius-Aktivierungsenergie berech-
net werden. In Tabelle ] sind die bestimmten Koeffizienten fiir alle betrachteten
Reaktionen zusammengefasst.

Die ermittelten Parameter erlauben umgekehrt die Berechnung von Reaktionsge-
schwindigkeitskonstanten nach Gleichung und damit auch von Stoffmengen-
konzentrationen der Komponenten. Das Modell ermdglicht somit Voraussagen zum
Ausmaf der Blindreaktionen bei unterschiedlichen experimentellen Bedingungen. Ei-
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Abbildung 4.2.: Arrhenius-Auftragungen basierend auf den aus experimentellen
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4.3. Vergleichende Betrachtung der ablaufenden Blind- und
heterogen-katalytischen Reaktionen

Tabelle 4.1.: Mittels linearer Regression aus Arrhenius-Auftragungen bestimmte
Koeffizienten.

Gleichung ko /st ko / (L-mol!-s1) Exa / Jmol?

@1)  3,28E+12 - 2,63E-+05
(@3) - 1,61E+38 6,16E-+05
@4  627E+22 - 3,93E-+05
(@5) - 2,77TE+64 1,08E406
(*6) - 3,44E+25 3,82E+05

ne Voraussetzung ist dabei, dass sich durch die Variation der Reaktionsbedingungen
die Temperaturabhéingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten nicht dndert.

Zur Validierung des Modells wurden berechnete und experimentell gefundene Zu-
sammensetzungen verglichen. Ein beispielhafter Vergleich ist in Abbildung dar-
gestellt. Die fiir verschiedene Reaktionstemperaturen berechneten Stoffmengenkon-
zentrationen stimmen gut mit den experimentell bestimmten Werten iiberein. Die
Methanol- und Sauerstoff-Umsétze werden durch das Modell sehr prazise reprasen-
tiert. Lediglich die Bildung von Wasser wird modellseitig leicht iiberbewertet, insbe-
sondere bei hohen Oy-Umsétzen. Denkbar ist, dass sich die Temperaturabhéngigkeit
der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten bestimmter Reaktionen nahe vollstéandi-
gen Sauerstoffumsétzen dndern, und damit die bestimmten Arrhenius-Parameter
nur eingeschrankt giiltig sind. Das Modell erlaubt dennoch eine Abschétzung auf-
tretender Blindumsétze mit fiir praktische Zwecke ausreichender Genauigkeit. Im
Verlauf der Arbeiten wurde das vorgestellte Modell fiir verschiedene Voraussagen
zum Ausmaf} der Blindumsétze bei wechselnden Reaktionsbedingungen verwendet.
Insbesondere wurde der Einfluss der Verweilzeit im Reaktor, der absoluten Edukt-
Konzentration im Eingangsstrom und des molaren Edukt-Verhéltnisses untersucht.
Eine représentative Auswahl der Simulationen findet sich in Anhang

4.3. Vergleichende Betrachtung der ablaufenden Blind- und
heterogen-katalytischen Reaktionen

Das Produktspektrum der Oxidation von Methanol in der Gasphase gleicht demjeni-
gen des industriellen Silberverfahrens. Die Oxidationsreaktionen (Gleichung (4.3)und
(4.5))), welche fur die Blindreaktion in der Gasphase beobachtet wurden, scheinen
formal ein Teil derjenigen Reaktionen zu sein welche in der oxidativen Dehydrierung
von Methanol an Silber katalysiert werden (Gleichung und (2.3)).

Im Vergleich zu der betrachteten Gasphasenreaktion, lauft die mit Silber kataly-
sierte Reaktion jedoch bereits bei niedrigeren Temperaturen ab. Um eine qualitative
Einordnung des Einflusses der An- oder Abwesenheit von Silber auf die Reaktion zu
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Abbildung 4.3.: Experimentell bestimmte wund berechnete Stoffmengenan-
teile als Funktion der Temperatur. Versuchsbedingungen:
Vtot = 0a5 LN/min7 YCH30H = 475 %7 Yo, = 176 % in N2-

ermoglichen, wurden die in Kapitel und dargestellten Experimente mit
Spuren von Silber im Reaktor wiederholt. An dieser Stelle sei darauf hingewiesen,
dass fiir diesen speziellen Versuch nur eine sehr geringe Menge Katalysator in den
Reaktor eingebracht wurde. Die Katalysatormasse ist im Vergleich zu den tatsachli-
chen Festbettversuchen (siehe Kapitel [5)) um mehr als eine GréBenordnung kleiner.
Der hier beobachtete Umsatz stellt daher eine Néherung der Aktivitdt minimaler
Mengen an Silber bei den gegebenen Reaktionsbedingungen dar. Keinesfalls soll-
te dieses Experiment mit den Festbettversuchen spéaterer Kapitel verglichen werden.
Abbildung [4.4] zeigt jeweils den Umsatz an Methanol als Funktion der Reaktionstem-
peratur. Spuren von Silber fithren bereits ab Temperaturen von 400 °C zu relevanten
Umsétzen. Im Vergleich zur Blindreaktion, lduft die mit Silber katalysierte Reaktion
also bereits bei niedrigeren Temperaturen und in grofierem Ausmafl ab. Eine wesent-
liche Rolle von Silber scheint die Bereitsstellung einer reaktiveren Sauerstoff-Spezies
zu sein (siehe Kapitel , welche eben diese hoheren Aktivitdten ermoglicht.

Die Wechselwirkung von Silber und Sauerstoff fithrt zur Bildung weiterer Sauer-
stoff-Spezies (siehe Kapitel , welche teilweise selbst katalytisch an der Umset-
zung von Methanol beteiligt sind. Diese zusétzliche Moglichkeit der Umsetzung von
Methanol kann formal als direkte Dehydrierungsreaktion (Gleichung (2.2)) darge-
stellt werden, welche ihr Analogon in der thermischen Zersetzung des Alkohols in
der Gasphase findet (Gleichung ([4.1)). Eine direkte Dehydrierung lduft in der oxi-

28



4.3. Vergleichende Betrachtung der ablaufenden Blind- und
heterogen-katalytischen Reaktionen
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Abbildung 4.4.: Vergleich der homogenen Gasphasen- und der katalysierten Reak-
tion. Versuchsbedingungen: Vtot =0,5Lx/min, ycrson=4,5%,
Yo, =1,6 % (falls angewandt) in Na, mka; =0,01g (falls ange-
wandt).

dativen Methanol-Dehydrierung jedoch nicht primér ab, sondern ergibt sich effektiv
durch Reaktionen bestimmter Sauerstoff-Spezies (Gleichung (2.18]) und (2.19))). Die
Interaktion von Silber und Sauerstoff erméglicht damit erst die Bildung molekularen
Wasserstoffs, welcher (unter Vernachlassigung der Rolle des thermischen Zerfalls von
Formaldehyd) bei der Gasphasenoxidation von Methanol nicht beobachtet wird.
Zusammenfassend erlaubt die vergleichende Betrachtung der Gasphasenreaktio-
nen mit den an Silber katalysierten Umsetzungen einige allgemeine Riickschliisse:

o Silber aktiviert Sauerstoff: Die an Silber aus gasformigem Sauerstoff gebildeten
Spezies sind in der Reaktion mit Methanol deutlich aktiver. Im Vergleich zur
Gasphasenoxidation werden bereits bei geringen Temperaturen deutlich héhere
Umsétze erreicht.

o Sauerstoff aktiviert Silber: Nach initialer Chemisorption von Methanol (Glei-
chung (2.4) und (2.5)) kénnen bestimmte nachfolgende Reaktionsschritte (Glei-
chung ([2.6) und ([2.9))) auch ohne Beteiligung von Sauerstoff an Silber ablaufen.

o Die Wechselwirkung von Sauerstoff und Silber ermdglicht die Ausbildung ei-
nes zusétzlichen Reaktionspfads: Bestimmte Sauerstoffspezies nehmen selbst
katalytisch an der Umsetzung von Methanol teil und ermoéglichen so indirekt
die Bildung elementaren Wasserstoffs.
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5. Studien zur oxidativen Dehydrierung

von Methanol an polykristallinem
Silber

Die Validierung des Betriebs der in Kapitel 3 vorgestellten Versuchsanlage zur oxi-
dativen Dehydrierung von Methanol erfolgte durch einen Abgleich mit Kennwerten
des industriellen Silberverfahrens. Zu diesem Zweck wurden einschldgige Veroffent-
lichungen und Patente herangezogen. Fiir die experimentellen Untersuchungen wur-
den industrielle Silberkatalysatoren (BASF SE, Korngrofien: 0,5-1 mm und 1-2 mm)
verwendet. Eine Zusammenfassung aller im Rahmen dieser Arbeit verwendeten Ka-
talysatormaterialien ist in Anhang[A.1.1]gegeben. Durch Sieben wurden Korngrofien-
fraktionen von 200-300, 300-400, 400-500, 500-600 und 600-710 pm erhalten, welche
hier bevorzugt zur Anwendung kamen.

Vergleichend zu fritheren Studien wurde anschliefend die Langzeitstabilitdt der
katalytischen Systeme eingeordnet. Im letzten Schritt wurden die Einflussfaktoren
der Wasserstoftbildung im Silberverfahren gezielt untersucht und das Optimierungs-
potential beziiglich der Ausbeute des Koppelprodukts bewertet.

5.1. Abgleich des Reaktionsverhaltens in der Versuchsanlage
mit Kennwerten aus Literatur und Industrie

Die Untersuchungen der Einflussfaktoren der oxidativen Methanol-Dehydrierung an
Silber werden in den nichsten Kapiteln einzeln vorgestellt und diskutiert. Wesentli-
che Parameter sind die Reaktionstemperatur T, die Korngréfle des Katalysators dp,
die Belastung des Katalysators ncm,omn/mKat, die Verweilzeit beziehungsweise die
Raumgeschwindigkeit GHSV und das molare Eduktverhéltnis im Fingangsstrom
NCH;0H /M0, [476].

Vor den eigentlichen katalytischen Untersuchungen wurden Versuche zur Bewer-
tung der Reproduzierbarkeit und der allgemeinen Aussagekraft der erhaltenen expe-
rimentellen Ergebnisse durchgefiihrt. Eine detaillierte Beschreibung dieser Experi-
mente und ihre Auswertung findet sich in Anhang Die Streuung von Messer-
gebnissen wurde weitestgehend durch (beeinflussbare und nicht beeinflussbare) Va-
riationen in der experimentellen Ausfithrung bestimmt. Die erhaltenen Kohlenstoff-,
Sauerstoff- und Wasserstoftbilanzen wurden nach Gleichung bis berechnet
und liegen in der Regel in einem fiir katalytische Testungen iiblichen Bereich von
10045 %. Die durchgefiihrten Versuche sind sowohl qualitativ als auch quantitativ
als reproduzierbar einzuordnen.
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5. Studien zur oxidativen Dehydrierung von Methanol an polykristallinem Silber

Zur Bestimmung eventuell auftretender externer Massentransferlimitierungen wah-
rend den katalytischen Untersuchungen am Silberkatalysator, wurde ein etablierter
experimenteller Ansatz gewéhlt [65]. Details zur Durchfithrung und eine graphische
Darstellung der erhaltenen Ergebnisse konnen Anhang entnommen werden.
Fiir die im Rahmen dieser Arbeit gewéhlten Versuchsbedingungen kann eine Beein-
flussung durch die Hemmung des externen Stofftransports ausgeschlossen werden.
Aufgrund der nicht vorhandenen inneren Porenstruktur der polykristallinen Silber-
partikel kénnen interne Massentransferlimitierungen als nicht gegeben angenommen
werden.

5.1.1. Einfluss der Reaktionstemperatur

Das temperaturabhéngige Verhalten der katalytischen Reaktion wurde durch eine
schrittweise Variation der Reaktionstemperatur um 25°C je Stunde in einem Be-
reich von 500 bis 660 °C studiert. Abbildung (A) zeigt die erhaltenen Umsétze
und Selektivitdten als Funktion der Temperatur. Der Umsatz an Methanol liegt
im betrachteten Temperaturbereich nahezu konstant bei 90 %, und damit in einer
industriell iiblichen Gréfenordnung [4-6]. Der Sauerstoff-Umsatz ist fiir Tempera-
turen grofler als 500 °C vollstdndig. In diesem Zusammenhang ist zu beachten, dass
eine weitere Steigerung des CH3OH-Umsatzes im industriellen Betrieb durch die
Zugabe von Wasser im Eingangsstrom erreicht wird [4-6] (vergleiche auch Kapitel
, wodurch bei gleicher Reaktionstemperatur im Vergleich eine grofiere Menge
an Sauerstoff eingetragen werden kann. Eine Verdnderung des temperaturabhéngi-
gen Produktspektrums tritt hierbei nicht auf [10]. Bis 575 °C werden Formaldehyd-
Selektivitaten um 90 % erreicht. Oberhalb dieser Temperatur tritt thermischer Zer-
fall von CH2O auf, was sich in einer teilweisen Abnahme der Selektivitéit bei gleich-
zeitiger Bildung von CO &uflert. Die Bildung von Kohlenmonoxid in der Gasphase
tritt in Laborversuchen zur oxidativen Methanol-Dehydrierung generell in einem
groferen Ausmaf auf, als im industriellen Betrieb [10,54]. Dort wird sie bei Tem-
peraturen oberhalb von 600 °C beobachtet [6]. Dies ist einerseits auf die minimierte
Verweilzeit der Produktgase nach dem Katalysatorbett, andererseits auf weitgehend
optimierte Verfahren zur Kiithlung desselben zuriickzufithren [4-6]. Die Zersetzung
von Formaldehyd in der Gasphase wird, im Vergleich zu den katalytischen Reaktio-
nen, starker von Variationen im experimentellen Aufbau (beispielsweise bei Schiitt-
dichten, der Formgebung von Reaktoren und anderen) beeinflusst (vergleiche auch
Anhang [A.2.1)). Die Selektivitit zu Kohlendioxid betrigt bei 500 °C rund 10 % und
nimmt mit steigender Temperatur tendenziell ab, in guter Ubereinstimmung mit
vergleichbaren Studien [10,[54]. Wasserstoff und Wasser werden in molaren Verhélt-
nissen zwischen 1/3 und 2/3 gebildet, was dem unter industriellen Bedingungen
beobachteten Bereich entspricht 5|10} 54].

Die bestimmten Umsétze und Selektivitdten zeigen eine schwache, temperaturab-
hangige Hysterese. Von hohen zu niedrigeren Temperaturen werden leicht erhohte
CH3OH-Umsétze, COo- und Ho-Selektivitdten sowie niedrigere HoO-Selektivitdaten
beobachtet. Die Bildung von Kohlenmonoxid in der Gasphase wird nicht beein-
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Umsatze, Selektivitdten oder Ausbeuten als Funktion der Tem-
peratur (A), der Partikelgrofe (B) und der Katalysatorbelas-
tung (C). Versuchsbedingungen: mga =0,3 g, Viet =1 Ly /min,
T=600°C (B, C), TOS=1h (B,C), dp =0,5-0,6mm (A) bzw.
200-300 pnm (C), YCH30H :2,14% (A, B), ’I:lCHSOH/hOQ :2,24 (A,
B) bzw. 2,32 (C). Linien wurden fiir eine bessere visuelle Darstel-

lung eingefiigt.
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5. Studien zur oxidativen Dehydrierung von Methanol an polykristallinem Silber

flusst [54].

Die temperaturabhingige Aktivitdt der verwendeten Silberkatalysatoren zeigt ins-
gesamt eine sehr gute Ubereinstimmung mit industriellen Kennwerten und den Er-
gebnissen anderer experimenteller Studien unter vergleichbaren Bedingungen. Ver-
bleibende Unterschiede konnen mit Variationen im experimentellen Aufbau und der
Betriebsweise erklart werden.

5.1.2. Einfluss der PartikelgroBe

Die Temperaturabhéngigkeit der Aktivitdt wurde analog zu den in Kapitel
vorgestellten Versuchen fir weitere Korngréfienfraktionen des Silberkatalysators be-
stimmt und zeigt eine gute Ubereinstimmung (siche Anhang . Unterschiede
sind im Wesentlichen durch die Bildung von Kohlenmonoxid in der Gasphase zu
erkléaren.

In Abbildung |5.1| (B) sind die fiir eine konstante Reaktionstemperatur von 600 °C
erhaltenen Umsétze und Selektivitdten fiir verschiedene Korngréflen des Katalysa-
tors nach einer Stunde TOS (engl. Time-On-Stream) grafisch dargestellt. Unter den
angewandten Bedingungen hat die Partikelgrofie keinen signifikanten Einfluss auf die
Aktivitdt. Der Umsatz an Methanol und die Selektivitdt zu Kohlendioxid bleiben
fiir unterschiedliche Korngréflen nahezu konstant. Der Sauerstoff-Umsatz ist stets
vollsténdig. Verdnderungen in der Selektivitit zu Formaldehyd und Kohlenmonoxid
sind direkt gekoppelt und somit nicht auf Unterschiede in der katalytischen Ak-
tivitdt sondern auf den thermischen Zerfall in der Gasphase zurilickzufiihren. Die
Selektivitaten zu Hy und HsO verhalten sich entsprechend. Die Verwendung einer
modifizierten CH2O-Selektivitdt oder -Ausbeute (vergleiche Anhang zur Be-
wertung der tatséchlichen, katalytischen Bildung von Formaldehyd erscheint fiir
bestimmte Betrachtungen sinnvoll.

Unter industrienahen Bedingungen zeigen Katalysatoren kleinerer Korngréfien ho-
here Ausbeuten des Zielprodukts [6]. Fur grofere Silberpartikel wird eine Zunahme
des Ausmafles an Nebenreaktionen beobachtet. Sperber [6] verdeutlicht in seinen
Ausfiihrungen, dass die durch die Partikelgrofle bedingten Unterschiede in der Pro-
duktausbeute mit steigender Schichtdicke der Katalysatorschiittung abnehmen. In-
dustriell werden Verhéltnisse des Durchmessers des Katalysatorbetts zur Schichtdi-
cke von 100 (Dgschitt = 3m, Hsehitt =3 cm [5]) erreicht. Verhéltnisse in der gleichen
Groflenordnung konnen im Laborbetrieb nicht realisiert werden (Dgcpgtt =1 cm).
Konkret wurden Verhéltnisse zwischen drei und zehn angewandt. Diese notwendige
Anpassung der Bettgeometrie konnte eine Erklarung fiir den fehlenden Einfluss der
Partikelgrofle auf die Katalysatoraktivitdt darstellen.

5.1.3. Einfluss der Katalysatorbelastung

Nach Sperber [6] nimmt der Umsatz an Methanol und damit die Ausbeute an Formal-
dehyd mit steigender Belastung des Silberkatalysators zu. Die Ausbeute erreicht
bei vergleichsweise hohen Durchsétzen ein Maximum. Als Katalysatorbelastung be-
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5.1. Abgleich des Reaktionsverhaltens in der Versuchsanlage mit Kennwerten aus
Literatur und Industrie

zeichnet man die Stoffmenge an Edukt, welche mit dem Eingangsstrom pro Masse
an Katalysator eingetragen wird (ncm,om/mKat)-

Abbildung5.1](C) zeigt den CH3OH-Umsatz und die modifizierte CHyO-Selektivi-
tét als Funktion der Katalysatorbelastung nach jeweils einer Stunde TOS. Die Belas-
tung wurde zwischen 0,19 und 0,83 molc,om/(h-gkat) variiert. Tatséchlich nimmt
der Umsatz und folglich die Ausbeute nahezu linear mit wachsenden Durchséitzen
zu. Die Selektivitdten der Produkte sind im betrachteten Bereich konstant. Eine
Verdnderung der Selektivitdten mit der Belastung im industriellen Betrieb [6] ist
auf eine gekoppelte Variation der Verweilzeit zuriickzufithren. Da die Verweilzeit in
den vorgestellten Experimenten durch entsprechende Anpassungen des Stoffmengen-
stroms an Stickstoff konstant gehalten wurde, tritt diese Uberlagerung der Effekte
nicht auf. Der Einfluss der Katalysatorbelastung auf den Methanol-Umsatz konnte
isoliert betrachtet werden.

5.1.4. Einfluss der Verweilzeit

Im Silberverfahren werden die gréfiten Ausbeuten an Formaldehyd bei sehr kurzen
Verweilzeiten erreicht [5,6]. Ausgedriickt als Raumgeschwindigkeit ldsst sich, abhén-
gig von der konkreten Gestaltung des Reaktors, ein typisches industrielles Betriebs-
fenster von 1-10° bis 3,6:10° h'! angeben [5,[12]. Léngere Verweilzeiten fiihren zu ei-
nem verstiarkten Auftreten von Nebenreaktionen [56,10]. Die Raumgeschwindigkeit
wurde experimentell in einem Bereich von 2,7-10° bis 8,5-10° h™! (fiir verschiedene
Einwaagen an Katalysator) variiert. Dabei wurde die GH SV nach Gleichung
aus dem Gesamtvolumenstrom bei Normbedingungen Viot und dem Volumen der
Schiittung Vscpitt berechnet.

Vot . Viot * PSchiitt

GHSV = =
Vschiitt MKat

(5.1)

Die Dichte der Katalysatorschiittung pgehits wurde experimentell auf 2400 kg/m?
abgeschéitzt. Die in den entsprechenden Aktivitdtsstudien bestimmten Umsétze und
Selektivitaten sind in Abbildung als Funktion der Raumgeschwindigkeit grafisch
aufgetragen.

Der CH30H-Umsatz bleibt in einem Bereich von 2,7-10° bis 5-10° h™! nahezu kon-
stant. Fiir hohere Raumgeschwindigkeiten kann ein leichter Riickgang des Umsat-
zes identifiziert werden. Extrem kurze Verweilzeiten (weit unterhalb des industriell
angewandten Bereichs) fithren offensichtlich zu einer verringerten Umsetzung von
Methanol. Der Sauerstoff-Umsatz ist in allen Fillen vollstdndig und deshalb gra-
fisch nicht dargestellt. Fiir unterschiedliche Einwaagen an Katalysator variieren die
erzielten Formaldehyd-Selektivitdten deutlich. Dies ist direkt auf Unterschiede bei
der Bildung von Kohlenmonoxid in der Gasphase zuriickzufiihren. Die korrigierte
CH30O-Selektivitat (siehe Gleichung in Anhang[A.1.4) zeigt keine signifikanten
Abweichungen fiir die verschiedenen Einwaagen und liegt iiber den gesamten Para-
meterbereich hinweg bei etwa 90 %. Die Selektivitat der Produkte Wasserstoff und
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Abbildung 5.2.: Umsédtze und Selektivitdten als Funktion der Raumgeschwin-
digkeit. Versuchsbedingungen: 7T =600°C, dp=0,2-0,3 mm,
TOS =1h, ycuon = 2,67 %, yo, = 1,16 %, Vit = 0,8-1,4 Ly /min.
Linien wurden fiir eine bessere visuelle Darstellung eingefiigt.

Kohlendioxid ist in dem betrachteten Bereich von der Verweilzeit unabhangig. In
vergleichbaren experimentellen Studien der oxidativen Methanol-Dehydrierung an
polykristallinen Silberkatalysatoren wurden deutlich stirkere Abhéngigkeiten des
Methanol-Umsatzes sowie der Formaldehyd- und der Wasserstoff-Selektivitiat von
der Verweilzeit beobachtet [10]. Hierbei kamen jedoch Raumgeschwindigkeiten zwi-
schen 2800 und 21300h™! zum Einsatz, weit unterhalb industriell etablierter Wer-
te [5]. Der in dieser Arbeit fiir die Mehrzahl der katalytischen Untersuchungen an
polykristallinen Silberkatalysatoren angewandte Bereich der Raumgeschwindigkeit
liegt zwischen 3,4-10° und 4,8-10°h™! und damit am oberen Ende des industriell
iiblichen Bereichs. Fiir dieses Betriebsfenster kann, wie obenstehend diskutiert, ei-
ne wesentliche Beeinflussung der katalytischen Reaktion durch Anderungen in der
Verweilzeit ausgeschlossen werden.

5.1.5. Einfluss des Methanol-Sauerstoff-Verhialtnisses

Das Verhéltnis zwischen eingetragener Methanol- und Sauerstoffmenge ist von ent-
scheidender Bedeutung um maximale Produktausbeuten im Silberverfahren zu erzie-
len. Je nach Fahrweise werden im industriellen Betrieb Verhéltnisse von ncm,om/n0,
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Abbildung 5.3.: Umsétze und Selektivitdten (A) sowie Methanol-Umsatz und
modifzierte Formaldehyd-Ausbeute (B) in Abhéngigkeit des
molaren Eduktverhéltnisses ncm,on/n0,. Versuchsbedingun-
gen: T=600°C, mg.t=0,3g, dp=0,2-0,3mm, TOS=1h,
Yo, = 1,36 %, Viot = 1,0 Ly /min. Linien wurden fiir eine bessere
visuelle Darstellung eingefiigt.
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5. Studien zur oxidativen Dehydrierung von Methanol an polykristallinem Silber

zwischen 2,4 und 4 [5] angewandt. Zur Quantifizierung des Einflusses wurde das mo-
lare Eduktverhéltnis bei ansonsten konstanten Versuchsbedingungen in einem Be-
reich von 1,6 bis 3,4 gezielt variiert. Abbildung zeigt die wesentlichen Ergebnisse
dieser Versuchsreihen.

Der Umsatz an Methanol nimmt fiir wachsende molare Eduktverhéltnisse nahezu
linear ab. Der Sauerstoff-Umsatz ist in allen Fillen vollstindig. Die im Verhélt-
nis zu CH3OH verfiighare Menge an O2 bestimmt direkt die erzielbaren Umsét-
ze. Umgekehrt erhoht sich die Selektivitdt zu Formaldehyd fiir groflere Werte von
NCHs0H/N0,- Die Selektivitdt zu Kohlendioxid nimmt entsprechend ab. Als eine
mogliche Erkldrung wird in vergleichbaren Arbeiten [53] der Einfluss einer Verande-
rung des Eduktverhéltnisses auf die relativen Anteile der verschiedenen Sauerstoffs-
pezies diskutiert (vergleiche auch Kapitel . Letztlich konnte bei einer Verringe-
rung des Verhéltnisses eine relative Zunahme von O, gegeniiber O, zu einer Steige-
rung des Ausmafes von Folgeoxidationen und damit der Bildung von Kohlendioxid
fithren [44]. Die Selektivitét zu CO wird durch eine Verdanderung von ncm,omn/n0,
im Eingangsstrom wie erwartet nicht beeinflusst.

Die modifizierte Formaldehyd-Ausbeute (Abbildung B, zur Berechnungsweise
siehe Anhang durchlauft ein Maximum von etwa 85 % bei Eduktverhéaltnissen
um 2,2. Sowohl die fiir Partikelgréflien zwischen 200-300 pm gezeigten Abhingigkei-
ten, als auch der identifizierte optimale Betriebspunkt, konnten fiir alle betrachteten
Korngroflenfraktionen reproduziert werden. Die identifizierten Einfliisse des molaren
Verhéltnisses von Methanol und Sauerstoff decken sich gut mit Ergebnissen &hnlicher
experimenteller Studien [44}53,54]. Waterhouse und Mitarbeiter [53] beobachteten
ein Maximum der CH2O-Ausbeute von 84,1 % bei ncmion/no, = 2,25.

Insgesamt kann davon ausgegangen werden, dass die hier vorgestellte katalyti-
sche Umsetzung von Methanol zu Formaldehyd an Silberkatalysatoren in den we-
sentlichen Punkten dem industriellen Silberverfahren entspricht. Der Einfluss der
wichtigsten Faktoren konnte reproduzierbar und in guter Ubereinstimmung mit in-
dustriellen Kennwerten sowie relevanter experimenteller Studien herausgearbeitet
werden.

5.2. Versuche zur Langzeitaktivitat

Zur Einordnung der zeitabhéngigen Stabilitédt, wurde die Aktivitéit des verwendeten
Silberkatalysators bei konstanten Reaktionsbedingungen iiber die Standzeit hinweg
bestimmt. Dabei kamen die in den vorangegangen Kapiteln bestimmten, optimalen
Betriebsbedingungen zum Einsatz. Abbildung[5.4] zeigt die Ergebnisse eines beispiel-
haften Langzeitversuchs. Die Resultate weiterer Versuche dieser Art sind in Anhang
(Abbildung |A.13]) zusammengefasst.

Im betrachteten Zeitraum von 48h tritt keine Deaktivierung des Katalysators
auf. Nach etwa einer Stunde werden konstante Umsétze und Selektivitdten erreicht.
Es kann somit davon ausgegangen werden, dass die in Experimenten mit Para-
metervariationen nach dieser Zeit bestimmten Aktivitdten reprasentativ sind. Die
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Abbildung 5.4.: Umsédtze und Selektivitidten als Funktion der Standzeit. Ver-
S}lchsbedingungen: T=600°C, mgka;=0,4g, dp=0,5-0,6mm,
Viot =1,0 LN/min, Yo, = 1,36 %, hCH3OH/hOQ =2,2.

Reproduzierbarkeit von zeitabhédngigen Versuchen wurde bereits nachgewiesen und
in Anhang ausfiihrlich diskutiert. Im stationdren Zustand werden Methanol-
Umsitze von 92 % und Formaldehyd-Selektivitaten um 89 % erreicht, in guter Uber-
einstimmung mit Literaturwerten .

Im industriellen Betrieb sind Standzeiten des Katalysators von drei bis acht Mo-
naten iiblich . Ein Austausch des Katalysators erfolgt dabei primér nicht aufgrund
einer Deaktivierung der aktiven Zentren, obwohl Kohlenstoffablagerungen und der
Eintrag von Verunreinigungen mit den Eduktstromen zu einer begrenzen zeitab-
héingigen Abnahme der Aktivitdt fithren kénnen [4H6]. Ein Austausch des Kataly-
sators ist in erster Linie aufgrund des mit der Standzeit zunehmenden Druckver-
lustes iiber die Schiittung hinweg notwendig. Thermisch- und reaktionsinduzierte,
interkristalline Umwandlungen des Katalysators (vergleiche Kapitel fiihren
zu einer Verdichtung der Schiittung HEH Die Restrukturierung von polykristallinem
Silber unter den Reaktionsbedingungen des Silberverfahrens ist experimentell gut
erforscht [28}31}/36}[45-47,49,52,/53,/57], und ist nicht Gegenstand der vorliegenden
Arbeit. Ein qualitativer Nachweis von strukturellen Anderungen unter den gege-
ben Reaktionsbedingungen wurde durch elektronenmikroskopische Aufnahmen des
Katalysators vor und nach den Langzeitversuchen erbracht. Eine ausfithrliche Doku-
mentation der Charakterisierungen und Ergebnisse kann Anhang [A.3.1] entnommen
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werden.

Aufbauend auf der erfolgreichen Validierung des Reaktionsverhaltens und dem
Nachweis der Langzeitstabilitdt, werden im folgenden Kapitel die Einflussfakto-
ren der Wasserstoffbildung in der an Silber katalysierten, oxidativen Methanol-
Dehydrierung untersucht.

5.3. Untersuchungen zur Wasserstoffbildung

Die experimentellen Untersuchungen beziiglich der Einflussfaktoren der Wasserstoff-
bildung werden, auf Basis der in den vorangegangenen Kapiteln vorgestellten grund-
legenden katalytischen Tests, in den folgenden Abschnitten detailliert diskutiert. Die
Effekte von Reaktionstemperatur, Verweilzeit und Partikelgrofle auf die Entstehung
des Koppelprodukts wurden in Kapitel bereits dargestellt. Der Einfluss dieser
Faktoren ist in diesem Zusammenhang als vergleichsweise gering einzuordnen. Als
wesentliche Groflen, die die Hs-Selektivitéit beeinflussen, wurden die Katalysatorbe-
lastung (ncmson/MKat) und das molare Verhéltnis von Methanol und Sauerstoff im
Eingangsstrom (ncm,omn/no,) identifiziert. Die Einfliisse dieser Parameter werden
im Folgenden vorgestellt. Zu diesem Zweck wird zur quantitativen Beschreibung aus-
schlieBlich die modifizierte Wasserstoff-Selektivitit verwendet (siehe Anhang[A.1.4)).

5.3.1. Variation des Methanol-Sauerstoff-Verhaltnisses

Eine Auswertung der in Kapitel vorgestellten Versuche hinsichtlich der modi-
fizierten Wasserstoff-Selektivitét ist in Abbildung (A) gegeben. Das molare Ver-
héltnis ncp,omn/no, wurde in einem Bereich von 1,6 bis 3,4 durch Verdnderung des
Methanol-Anteils fiir verschiedenen Korngréfien des Katalysators variiert. Fiir gro-
Bere Werte von ncm,omn/no, werden hohere modifizierte Wasserstoff-Selektivitédten
erreicht. Diese Tendenz kann fiir alle Korngrofienfraktionen identifiziert werden. Die
Zuwachsrate der Selektivitdt nimmt mit steigendem Verhéltnis ab. Konkret wer-
den fiir Verhéltnisse um 1,6 und 3,4 Selektivitdten von 14 % bezichungsweise 32 %
erreicht.

Der beobachtete Trend konnte in unabhéngigen Versuchen reproduziert werden
(Abbildung B). Dabei wurde der Methanol-Anteil bis ncm,om/n0, =12 gestei-
gert, wodurch modifizierte Ha-Selektivititen iiber 45 % erzielt werden konnten. Wird
umgekehrt die Konzentration an CH3OH im Eingangsstrom konstant gehalten und
der Os-Anteil variiert, so kann eine dhnliche Abhéngigkeit fiir Verhéltnisse zwischen
2,5 und 6 festgestellt werden. Wird die Menge an Sauerstoff weiter verringert, so
durchlauft die Selektivitét bei etwa ncm,omn/no, =7 ein Maximum und nimmt fir
groflere Werte kontinuierlich ab. Diese Tendenz konnte fiir unterschiedliche, absolute
Methanol-Konzentrationen im Eingangsstrom reproduziert werden. Die Unterschie-
de zwischen einer Variation des molaren Eduktverhéltnisses durch Verdnderung des
CH3OH-Anteils gegeniiber einer Variation der Oz-Konzentration deuten auf eine
Uberlagerung von Einflussfaktoren hin. Die stetige Zunahme der Ha-Selektivitéit bei
Erhohung des Verhéaltnisses durch Zugabe gréflerer Mengen an Methanol, konnte ein
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Modifizierte Hs-Selektivitat in Abhéngigkeit des molaren Ver-
héltnisses von Methanol zu Sauerstoff. Versuchsbedingungen:
T =600°C, Vipt=1,0Lyx/min, TOS=1h (A,B), yo,=1,36%
(A,C), mkat =0,3g (A) bzw. 0,4g (B,C), dp =1-2mm (B) bzw.
0,5-0,6 mm (C). Linien wurden fiir eine bessere visuelle Darstel-
lung eingefiigt.
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5. Studien zur oxidativen Dehydrierung von Methanol an polykristallinem Silber

Indiz fiir eine direkte Abhéngigkeit von der Belastung des Katalysators sein. Diese
Zusammenhénge werden in Kapitel genauer untersucht.

Die festgestellte Steigerung der modifizierten Ha-Selektivitat konnte fiir unter-
schiedliche Standzeiten reproduziert werden. In Abbildung (C) ist die modifi-
zierte Selektivitdt zu Wasserstoff als Funktion des molaren Eduktverhéltnisses fiir
unterschiedliche Zeiten unter Reaktionsbedingungen abgebildet. Die Unterschiede
der Selektivitaten fiir 4h und 48 h TOS sind nicht signifikant. Eine den Abbildun-
gen (A) und (B) entsprechende Steigerung der Selektivitdt mit grofieren Werten
von ncH,0H/M0, ist klar erkennbar.

Die Abhéangigkeit der Wasserstoff-Bildung vom Verhéltnis ncm,on/no, im Ein-
gangsstrom ist fiir unterschiedliche Versuchsbedingungen reproduzierbar und iiber
die untersuchten Laufzeiten hinweg stabil. Schlunke [54] beobachtete fiir ein ver-
gleichbares Experiment (Steigerung des Methanol-Anteils, 7' = 550 °C) eine Zunahme
der Selektivitat zu Wasserstoff von 12 % auf 28 % bei einer Erhéhung von ncp,om/n0,
von 2,5 auf 5,4. Weiterfithrende Untersuchungen iiber einen breiteren Parameterbe-
reich wurden von Schlunke nicht durchgefiihrt.

Zur Klarung des Einflusses der Reaktionstemperatur auf die festgestellten Ab-
héngigkeiten wurden im Rahmen der vorliegenden Arbeit zusétzliche Versuche bei
550 °C durchgefiihrt. Die Ergebnisse sind in Anhang (Abbildung gra-
fisch dargestellt. Fiir niedrige Eduktverhaltnisse um 3,0, zeigen sich bei 550 °C und
600 °C keine signifikanten Unterschiede in der modifizierten Hp-Selektivitét, in Uber-
einstimmung mit den in Kapitel[5.1.1]im Rahmen der Temperaturvariation diskutier-
ten Ergebnissen. Allerdings féllt die Steigerung der Selektivitdt mit zunehmendem
molarem Eduktverhéltnis bei 550 °C deutlich geringer aus. Bei Verhaltnissen um 12
werden Selektivitaten von 35 % erreicht. Dieser Trend war fiir verschiedene absolute
Sauerstoff-Anteile im Eingangsstrom reproduzierbar.

5.3.2. Variation der Katalysatorbelastung

Analog zur Variation des molaren Eduktverhéltnisses von Methanol und Sauerstoff,
wurde die Katalysatorbelastung in experimentellen Studien gezielt variiert. Die we-
sentlichen Ergebnisse dieser Versuchsreihen sind in Abbildung zusammengefasst.
Dabei wird zusétzlich zur Katalysatorbelastung immer der Stoffmengenanteil an Me-
thanol im Eingangsstrom als anschaulichere Gréfie mit angegeben.

Die Belastung des Katalysators beeinflusst die in der katalytischen Reaktion er-
reichten modifizierten Wasserstoff-Selektivitdten deutlich. Die Selektivitdt nimmt
mit steigender Belastung zu (Abbildung A). Die Zunahme ist zunédchst nicht-
linear, setzt sich aber fiir Werte oberhalb von etwa 0,6 molcm,omn/(h-gkat) in nahezu
linearer Weise fort. Diese Abhédngigkeit wurde fiir alle getesteten Korngréflenfrak-
tionen beobachtet. Im Mittel iiber alle Partikelgroflen wird im betrachteten Bereich
der Belastung eine Zunahme der Selektivitat von 17 % auf 25 % beobachtet. Schlun-
ke [b4] variierte in vergleichbaren Experimenten den Stoffmengenanteil an CH3OH
im Eingangsstrom zwischen 0,5 und 4,0 %. Eine Abhéingigkeit der Hy-Selektivitét
von der Methanol-Belastung wurde in jenen Studien beobachtet, konnte aber nicht
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Abbildung 5.6.: Modifizierte Hs-Selektivitat in Abhéngigkeit der Katalysator-
belastung. Versuchsbedingungen: T =600 °C, Vior = 1,0 Ly /min,
TOS=1h, mkat=0,3g (A) bzw. 0,4g (B,C), dp =1-2mm (B)
bzw. 0,5-0,6 mm (C), ncusomn/no, =2,2 (A). Linien wurden fiir
eine bessere visuelle Darstellung eingefiigt.
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reproduzierbar dargestellt werden.

Steigerungen der modifizierten Selektivitit zu Wasserstoff mit hoheren Belastun-
gen des Katalysators konnten in der vorliegenden Arbeit auch unter verdnderten
Reaktionsbedingungen wiederholt nachgewiesen werden. Abbildung [5.6| (B) stellt
die Ergebnisse fiir verschiedene Werte von ncm,on/no, grafisch dar. Eine lineare
Zunahme der Selektivitat mit der Belastung ist in allen Féllen erkennbar, wobei die
Zuwachsrate in guter Ndherung gleich und folglich unabhéngig vom Verhéltnis von
Methanol und Sauerstoff im Eingangsstrom ist. Basierend auf den hier gezeigten Un-
tersuchungen, kann der diskutierte tiberlagerte Einfluss von Beladung und molarem
Eduktverhéltnis auf die Ho-Selektivitét isoliert betrachtet werden. Die in Abbildung
(B) erreichten, absoluten Werte der Selektivitat fiir unterschiedliche Eduktver-
héltnisse stimmen gut mit den in Abbildung (B) dargestellten Ergebnissen iiber-
ein. Auch hier lassen sich maximale Selektivitdten fir Werte von ncmomn/no, um
sieben vermuten.

Um Temperaturabhéngigkeiten dieses Trends zu untersuchen, wurden fiir ein Ver-
héltnis von ncmson/no, = 2,9 weitere Tests bei 550, 575 und 590 °C durchgefiihrt.
Die Ergebnisse sind in Anhang [A.2.3| (Abbildung [A.15)) zusammengefasst. Fiir al-
le Reaktionstemperaturen wurde eine lineare Abhéngigkeit der Ha-Selektivitit von
der Belastung identifiziert. Die Zuwachsrate war temperaturabhéngig und nahm mit
sinkender Temperatur ab. Fiir Reaktionstemperaturen von 550 °C und 575 °C sank
die Selektivitit mit steigender Belastung linear. Dieser Zusammenhang stellt eine
mogliche Erklarung fiir die in Kapitel diskutierte Temperaturabhangigkeit der
absolut erreichten Wasserstoff-Selektivitéten fiir eine Steigerung von ncmsomn/n0,
dar.

Die lineare Zunahme der Selektivitidt des Koppelprodukts scheint sich auch fir
hohere Belastungen, beziehungsweise Stoffmengenanteile an CH30H im Eingangs-
strom (maximal 18 % in Abbildung[5.6/B), fortzusetzen. Abbildung[5.6] (C) zeigt die
Ergebnisse zusatzlicher Versuchsreihen, welche nahe industriell relevanter Methanol-
Anteile im Eingangsstrom durchgefiithrt wurden. Auch hier ist eine quasi-lineare
Zunahme der Selektivitdt mit der Belastung festzustellen. Fiir typische Reaktions-
bedingungen des Wasserballastverfahrens (hier: ycm,om = 25 %, ncmson/no, = 2,8)
werden Selektivitaten des Koppelprodukts um 35% erreicht. Nahe den Betriebs-
zustdnden des Methanolballastverfahrens (hier: ycn,on =42 % ncmson/no, =4,7)
konnen Selektivititen tiber 42 % erzielt werden. Die erhaltenen Groflenordnungen de-
cken sich gut mit Kennwerten aus industriellen Anlagen, fiir welche Ha-Selektivitéaten
zwischen 35 und 45 % berichtet werden [5]/10,/54]. Basierend auf den identifizierten
Einflussfaktoren und ihrer Wirkung auf die Selektivitdt des Koppelprodukts, kann
schliissig nachvollzogen werden, warum im industriellen Betrieb mit Methanoliiber-
schuss tendenziell groflere Mengen an Wasserstoff gefunden werden als im Wasser-
ballastverfahren [4].
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5.4. Zusammenfassung

Die Validierung des Betriebsverhaltens der Versuchsanlage anhand der oxidativen
Dehydrierung von Methanol an Silberkatalysatoren wurde erfolgreich durchgefiihrt.
Der Einfluss der wesentlichen Einflussfaktoren (Reaktionstemperatur, Korngrofie
des Katalysators, Katalysatorbelastung, Verweilzeit und molares Eduktverhéaltnis
im Eingangsstrom) konnte reproduzierbar und in guter Ubereinstimmung mit in-
dustriellen Kennwerten sowie Ergebnissen vergleichbarer, experimenteller Studien
dargestellt werden. Den grofiten Effekt, bezogen auf die erzielbare Ausbeute an
Formaldehyd, hatte dabei das Verhéltnis ncm,on/no, im Eingangsstrom. In Ver-
suchen zur Langzeitstabilitdt wurde, bei unterschiedlichen Reaktionsbedingungen,
keine Deaktivierung beobachtet. Stationidre Zustdnde hinsichtlich der erzielbaren
Umsétze und Selektivitdten wurden nach einer Stunde erreicht. Die bestimmten
Aktivitdten sind folglich im Rahmen des experimentellen Fehlers reprasentativ. In
Ubereinstimmung mit Beobachtungen aus anderen experimentellen Untersuchungen
und dem industriellen Betrieb wurde eine Restrukturierung des Silberkatalysators
unter Reaktionsbedingungen nachgewiesen.

In zusétzlichen Versuchsreihen wurden die Einflussfaktoren der Wasserstoffbildung
im Silberverfahren analysiert. Als wesentliche Parameter zur Beeinflussung der Se-
lektivitdt wurde das molare Verhéltnis von CH3OH und O9 im Eingangsstrom und
die Belastung des Katalysators gefunden. Es wurde ein indirekter Effekt der Reak-
tionstemperatur auf die Selektivitdt des Koppelprodukts nachgewiesen. So ist die
Verdnderung der Selektivitdt mit der Katalysatorbelastung selbst temperaturab-
héngig. Fiir eine Variation des molaren Eduktverhéltnisses wurde eine nicht-lineare
Verdnderung der Ho-Selektivitit identifiziert. Ein Maximum der Selektivitdt wurde
nahe ncu,0m/n0, =7 gefunden. Dieser Trend konnte sowohl fir eine Variation des
Verhéltnisses durch Anderung des Sauerstoff- als auch des Methanol-Anteils nach-
gewiesen werden. Im letzteren Fall zeigte sich eine Uberlagerung der Effekte von
Eduktverhéltnis und Katalysatorbelastung. Diese Trends waren von der Standzeit
des Katalysators unabhéngig. In zahlreichen Versuchen wurde eine nahezu lineare
Zunahme der Selektivitdt zu Wasserstoff fiir steigende Belastungen des Katalysa-
tors gefunden. Durch gezielte Experimente konnten die Einfliisse von Beladung und
Eduktverhéltnis auf die Ho-Bildung isoliert werden. Mit Hilfe der identifizierten Ab-
héngigkeiten konnten im industriellen Betrieb erreichte Selektivitdten des Koppel-
produkts nachvollzogen werden. Gleichzeitig lieferte die Quantifizierung der Effekte
der betrachteten EinflussgréBen eine Erkldrung fiir Unterschiede in der gebildeten
Hs-Menge zwischen industriellem Wasser- und Methanolballastverfahren.

FEine Ursache der diskutierten Beobachtungen kénnte die Verdnderung der Trans-
port- und Reaktionsprozesse (siche Kapitel darstellen. Die Verdnderung der
Anteile der Sauerstoffspezies O, und O, durch Variation von nch,on/no, und ihr
Effekt auf die Bildung von Kohlendioxid [44,53] wurden bereits diskutiert. Mit einer
Beeinflussung moglicher Reaktionsschritte nach Gleichung und und da-
mit der Bildung von HyO und Hs, wére in diesem Fall ebenfalls zu rechnen. Fiir den
Fall steigender Belastungen ist von hoheren Bedeckungsgraden der Katalysatorober-
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flache auszugehen. Hier konnte eine Zunahme im Ausmaf des direkten Zerfalls von
Methoxy-Intermediaten (Gleichung (2.6)) eine mogliche Erklarung fiir die relative
Zunahme der Menge an gebildetem Wasserstoff darstellen.
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Neben Silber, zeigen auch andere Miinzmetalle wie Kupfer eine hohe Aktivitidt in
der oxidativen Dehydrierung von Methanol. In der Anfangszeit der industriellen
Formaldehyd-Produktion, wurde Kupfer regelméfig als Katalysator eingesetzt, wo-
bei von Selektivitdten zum Zielprodukt zwischen 80 und 90 % berichtet wurde [66].
Im heute etablierten Silberverfahren kommt ausschliefSlich Silber als aktive Kompo-
nente zum Einsatz [5]. Ein systematischer Vergleich der Aktivitat der beiden Miinz-
metalle unter vergleichbaren, industrienahen Bedingungen fehlt bis heute.

Eine Studie, welche in den 1920er Jahren von Thomas [67] durchgefiihrt wurde,
stellt die einzige verfiigbare Arbeit dar, um die Aktivitdt von Silber im Vergleich
zu Kupfer einzuordnen. Dabei wurde die Zielreaktion experimentell an Silber- und
Kupferspiralen untersucht. Aufgrund einer fehlenden, direkten Messung der Reakti-
onstemperatur, ist die Aussagekraft dieser Untersuchungen eingeschrinkt. Basierend
auf den erreichten Ausbeuten (74 % fiir Silber und 65 % fiir Kupfer) schlussfolgerte
Thomas eine prinzipiell hohere Aktivitdt des Silberkatalyators. Allerdings wurden
diese Ausbeuten bei molaren Methanol-Sauerstoff-Verhéltnissen (1,25 fur Silber und
0,76 bis 0,9 fir Kupfer) im Eingangsstrom identifiziert, welche weit auflerhalb des
industriell iiblichen Bereichs von 2,3 bis 4 [5] liegen. Eine Ubertragbarkeit dieser
Ergebnisse auf heute tibliche, industrielle Produktionsbedingungen muss daher zu-
mindest in Frage gestellt werden.

Im vorliegenden Kapitel soll ein systematischer Vergleich der Aktivitdt von Silber-
und Kupferkatalysatoren unter industrienahen Bedingungen vorgestellt werden. Zu
diesem Zweck wurden zunéchst geeignete getragerte Katalysatoren synthetisiert und
charakterisiert. Anschliefend wurden vergleichende Parameterstudien an den herge-
stellten Systemen durchgefiihrt. In einem néchsten Schritt wurde die Wasserstoff-
bildung quantifiziert (siehe Ansatz in Kapitel [5)) und die Aktivitit der getragerten
Katalysatoren mit den Vollkatalysatoren verglichen.
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6.1. Getragerte Katalysatorsysteme

Eine grundlegende Anforderung an Trigermaterialien fiir Katalysatoren ist eine gu-
te Stabilitdt unter den jeweiligen Reaktionsbedingungen. Um die Aktivitdt unter-
schiedlicher Aktivspezies zu vergleichen sind &hnliche Wechselwirkungen zwischen
dem Trager und der jeweiligen Aktivspezies sowie eine moglichst geringe Eigen-
aktivitdt des Trigermaterials in der Reaktion vorauszusetzen. Eine experimentelle
Grundlage fiir einen detaillierten Vergleich von Silber und Kupfer in der oxidativen
Methanol-Dehydrierung wurde vom Autor der vorliegenden Arbeit in einer aktuel-
len Publikation [68] verdffentlicht. In dieser wurden unterschiedliche Oxide auf ihre
Eignung als Trager fir entsprechende Katalysatoren untersucht. Fur den vorliegen-
den Anwendungsfall wurde pyrogene Kieselsdure (SiO2) als das am besten geeignete
Tragermaterial identifiziert. Daher fokussieren sich alle im Folgenden beschriebe-
nen Verfahren zur Préparation, Charakterisierung und Testung auf SiOo-basierte
Systeme.

6.1.1. Prdparation

Es sind verschiedene Verfahren zu Herstellung von getrigerten Katalysatoren be-
kannt. Wie die Auswahl von Trigermaterialien fiir ein bestimmtes katalytisches
System, wird die Entscheidung fiir eine konkrete Synthesemethode von unterschied-
lichen Zielen und Beschriankungen beeinflusst [65].

Methodenauswahl

Imprégnierung und Ionenaustausch sind die am haufigsten angewandten Methoden
zur Erzeugung von Katalysatoren mit oxidischen Triigermaterialien [65]. Uber 75 %
aller Katalysatoren werden auf diesem Wege hergestellt. Die Priaparation getrager-
ter Silber- und Kupferkatalysatoren iber Impragnierungs- und Ionenaustauschver-
fahren ist moglich [69H71]. Wird ein Tragermaterial mit einer Vorlauferlosung der
aktiven Komponente in Kontakt gebracht, so konnen unterschiedliche Wechselwir-
kungen auftreten. Die wichtigsten Beispiele sind elektrostatische Wechselwirkungen,
die Ausbildung chemischer Bindungen zur Trageroberfliache, eine partielle Auflésung
des Trégers und die Bildung unterschiedlicher Oberflichenspezies. Werden die Ver-
suchsbedingungen wahrend der Synthese nicht exakt kontrolliert, so laufen mehrere
dieser Wechselwirkungen zwischen Losung, Vorlauferspezies und Trager mit hoher
Wabhrscheinlichkeit gleichzeitig ab [65].

Ein Spezialfall einer Nassimpragnierungsmethode, die sogenannte starke elektro-
statische Adsorption (SEA, engl. Strong Electrostatic Adsorption), wurde zur Ab-
scheidung nanoskaliger Silberpartikel auf oxidischen Tragern eingesetzt und zeich-
nete sich insbesondere durch eine einfache Methodik und eine gute Skalierbar-
keit aus [71]. Diese Syntheseroute wurde ebenfalls zur Erzeugung von Cu/SiOs-
Katalysatoren angewandt, wobei im Vergleich zu anderen Impragnierungsverfah-
ren wie IWI (engl. Incipient Wetness Impregnation) kleinere Partikelgrofien erzielt
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wurden [72]. Als Préaparationsmethode fiir die SiOg-basierten Silber- und Kupfer-
katalysatoren wurde im Rahmen der vorliegenden Arbeit das Verfahren der SEA
angewandt. Allgemein kann dieses als Spezialfall fiir eine Impréignierung unter Lo-
sungsmitteliiberschuss bei maximaler elektrostatischer Wechselwirkung betrachtet
werden. Das bedeutet je nach konkretem Anwendungsfall nicht, dass keine Uberla-
gerung mit anderen Mechanismen stattfindet, sondern lediglich, dass die Versuchs-
bedingungen so gewéhlt werden, dass die elektrostatische Interaktion maximal ist.

Die Grundlagen der SEA sind ausfiihrlich beschrieben worden |73]. Fiir alle festen
Oxide in wassriger Losung existiert ein Zustand, fiir welchen die effektive Oberfla-
chenladung gleich null ist. Dieser Punkt wird als PZC (engl. Point of Zero Charge)
bezeichnet. Ist der PZC erreicht, befinden sich die Protonierungs- und Deprotonie-
rungsreaktionen von Hydroxylgruppen an der Oberfliche des Oxids im Gleichge-
wicht. Liegt der pH-Wert der Losung unterhalb des pH-Werts am PZC (pHpzc),
liegt die Mehrheit der Hydroxylgruppen protoniert vor ((OHz)™). In diesem Fall
ist die elektrostatische Adsorption von anionischen Komplexen moglich. Fiir den
umgekehrten Fall (pH > pHpyc), stellen deprotonierte Hydroxylgruppen (O7) die
dominierende Oberflachenspezies dar und kationische Komplexe kénnen elektrosta-
tisch adsorbiert werden.

In fritheren Untersuchungen [71,72] wurden Miinzmetall-Katalysatoren mittels
SEA durch die Adsorption von Silberdiamin- ((Ag(NHs)2)™) und Kupfertetraamin-
Komplexen ((Cu(NH3),)?T) erfolgreich hergestellt. Als Syntheseroute zur Herstel-
lung SiOs-getragerter Miinzmetall-Katalysatoren wurde daher in der vorliegenden
Arbeit die elektrostatische Adsorption der entsprechenden Amin-Komplexe gewéhlt.
Die wesentlichen Schritte der Préaparation kénnen wie folgt zusammengefasst wer-
den:

e Bestimmung des pH-Werts am PZC des Trigermaterials
o Herstellung der Vorlduferlosungen der Aktivmetalle
e Durchfiihrung der Adsorption

Alle wihrend der Priaparation verwendeten Materialien sind in Anhang auf-
gelistet und spezifiziert.

Bestimmung des pH-Werts am PZC des Tragermaterials

Zur Bestimmung des pH-Werts am PZC des Trigermaterials wurde eine von Park
und Regalbuto [73] eingefithrte Vorgehensweise angewandt. Mittels Salpetersiure-
und Natriumhydroxid-Losungen (jeweils ¢ =1mol/L) wurden Lésungen mit pH =1
bis pH =13 hergestellt. Die pH-Werte wurden mit einem Gerdat von WTW (Ino-
lab pH7310) gemessen. Fiir jeden pH-Wert wurde eine Menge an Trigermaterial
eingewogen und in einem 200 mL Kolben vorgelegt um eine Konzentration an Tra-
geroberfliche (CSA, engl. Concentration of Support Surface Area) von 1000 m? /L zu
erreichen. Der Wert der C'SA berechnet sich dabei wie folgt aus der (gemessenen)
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spezifischen Oberfliche des Trégers (Apgr), der Masse an Tragermaterial (mysger)
und dem Volumen der Losung (V Lssung)-

CSA = Appr - —tréger (6.1)
VL('jsung

Die spezifische Oberflache des SiOg-Materials wurde mittels No-Physisorption (zur
Durchfiihrung siche Anhang zu 194m? /g bestimmt und zeigt damit eine gute
Ubereinstimmung mit Literaturwerten [71]. AnschlieBend wurde der Kolben mit der
entsprechenden Losung aufgefiillt und mit einem Kreisschiittler bei 170 rpm fiir eine
Stunde geschiittelt. Die Suspension wurde bei 10000 rcf fiir 15 Minuten zentrifugiert.
Der Feststoff wurde abgetrennt und der pH-Wert der Losung bestimmt.

Die grafische Auftragung des pH-Werts der Losung nach Abtrennung des Feststoffs
(pHEnde) als Funktion des anfénglichen pH-Werts (pH anfang) erlaubt eine grafische
Bestimmung des pHpyc-Wertes. Abbildung zeigt die sogenannte Verschiebungs-
kurve des pH-Werts. Der pH-Wert am PZC betragt 5,9 und liegt somit im sauren
Bereich. Das verwendete Tragermaterial ist folglich zur elektrostatischen Adsorpti-
on positiv geladener Metallkomplexe geeignet. Der bestimmte Wert zeigt eine gute
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Abbildung 6.1.: Finaler pH-Wert der Lésung als Funktion des anfinglichen
pH-Werts zur grafischen Bestimmung des pHpyc des SiOo-
Tragermaterials.
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Ubereinstimmung mit den Ergebnissen fritherer Studien [72].

Herstellung der Vorlauferlosungen

Die Losungen der Metallkomplexe wurden durch Auflésung der entsprechenden Ni-
trate hergestellt [72,|74]. Zur Herstellung einer Silberdiamin-(AgDA-)Loésung mit ei-
nem Stoffmengenanteil von 200 ppm wurden 0,315 g AgNO3 in 100 mL. Wasser gelst.
Durch die tropfenweise Zugabe von 450 pL. Natriumhydroxid-Lésung (¢=5mol/L)
wurde festes Silberoxid abgeschieden. Die Bildung von AgDA erfolgte durch Zugabe
von 750 pL. Ammoniumhydroxid-Losung (NH4OH). Die farblose Losung wurde mit
Wasser auf ein Gesamtvolumen von einem Liter verdiinnt. Der pH-Wert der Lo-
sung wurde zu 11,6 bestimmt. Aufgrund der Lichtempfindlichkeit von Silber wurden
alle Glasgefafle wihrend der Priparation mit Aluminiumfolie umhiillt. Zur Herstel-
lung einer Kupfertetraamin-(CuTA-)Losung (200 ppm) wurden 0,732g Cu(NO3)2
in 100 mI. Wasser aufgelost. AnschlieBend wurden 28 mI. NH,OH-Losung zugege-
ben und mit Wasser auf einen Liter verdiinnt. Der endgiiltige pH-Wert der Losung
betrug 11,5.

Adsorption der Metallkomplexe

Bei der Préaparation mittels SEA hingt die Menge an adsorbierter Vorlauferspezies
prinzipiell von der verfiigharen Oberflache (beispielsweise ausgedriickt als C'SA), der
Differenz zwischen pHpyc und dem pH-Wert der Loésung wéhrend der Adsorption
(pH aqs) und der Art der bei pH aqs in Losung vorliegenden Komplexverbindungen
ab.

Die Art der vorliegenden Metallkomplexe ist von der Zusammensetzung der Lo-
sung abhéngig. So befindet sich der AgDA-Komplex in wéssriger Losung in einem
pH-abhingigen Gleichgewicht mit einer Silberaqua-((Ag(H20)2)™-)Spezies [71]. Ky-
riakidou und Mitarbeiter [71] bestimmten die relativen, molaren Anteile des Diamin-
und des Aqua-Komplexes iliber einen breiten pH-Bereich. Sie konnten zeigen, dass
die AgDA-Spezies ab pH =9,5 dominant und der Anteil des Aqua-Komplexes fiir
pH > 11 vernachlissigbar klein ist. Bei der elektrostatischen Adsorption auf SiOs-
Tréagern wurden maximale Aufnahmen fiir den AgDA-Komplex bei pH =10 [72] und
fir die CuTA-Spezies bei pH =11,5 [71] gefunden. Daher wurde fiir alle in dieser
Arbeit durchgefiihrten Praparationen mittels SEA ein pH-Wert um 11,5 festgelegt.
Dies garantierte einerseits eine gute Aufnahme an Silber- und Kupferspezies und
limitierte gleichzeitig die Bildung von (Ag(H20)2)"-Komplexen.

Die eigentliche Adsorption wurde durch Zugabe der Vorlduferlésung zu einer be-
stimmten Menge an Tragermaterial durchgefiihrt. Nach Zugabe der Losung wur-
de der Kolben fiir eine Stunde bei 170rpm auf einem Kreisschiittler geschiittelt.
Anschliefend wurde die Suspension bei 10000 rcf fiir 15 Minuten zentrifugiert um
den Katalysator zu isolieren. Der Uberstand wurde gesammelt und der Katalysator
bei 100°C iiber Nacht getrocknet. Die getrockneten Katalysatoren wurden mit ei-
ner hydraulischen Presse mit 5t/m? gepresst und auf eine KorngréBenfraktion von
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224-400 pm gesiebt. Die Menge an aufgenommenem Metall wurde durch Messung
der Massenkonzentrationen vor und nach der Adsorption (Sm, Anfang Und B Ende)
mittels ICP-OES (sieche Anhang bestimmt. Die Adsorptionsdichten (I") und
Massenanteile an Metall (w) wurden dann nach den Gleichungen und

berechnet.
I = (BM,Anfang - /BM,Ende)
My - CSA

(6.2)

Vis
wM = (ﬁM,Anfang - ﬁM,Ende) : ﬁ (63)
at

Es wurden Katalysatoren mit unterschiedlicher C'SA, Adsorptionsdichte und Me-
tallbeladung synthetisiert. Eine Ubersicht der préiparierten Systeme liefert Tabelle
[6.1] Bei gleich grofier C'SA, wird in allen Féllen mehr Kupfer als Silber adsorbiert.
Ein moglicher Grund stellt das groflere Ionenpotential des CuTA-Komplexes gegen-
iber dem AgDA-Komplex dar [75,|76]. Die C'SA beeinflusst die absolute Menge an
aufgenommenem Metall deutlich. Eine Reduktion von 4000 auf 2000 m?/L resultiert
nahezu in einer Verdopplung der Adsorptionsdichte. Allgemein fithrt eine Verklei-
nerung der C'SA zu einer Steigerung der Metallaufnahme. Um die Metallbeladung
weiter zu erhéhen wurde der Adsorptionsschritt bis zu drei mal wiederholt. Dabei
wurde der Katalysator nach jedem Schritt getrocknet. Nach zwei Adsorptionszyklen

Tabelle 6.1.: Zusammenfassung der hergestellten Katalysatoren, zusammen mit
CSA, Adsorptionsdichten und Massenanteilen an Metall.

Katalysator SEA Zyklen CSA/m?.L' TI'y/pmolm™?  wy/%

Ag/SiO, 1 4000 0,28 0,58
1 2000 0,56 1,15
1 1000 0,74 1,53
1 500 0,93 1,90
2 500 1,67 3,43
3 500 1,83 3,86
Cu/Si0, 1 4000 0,66 0,80
1 2000 1,39 1,69
1 1000 1,92 2,32
1 500 2,68 3,19
2 500 5,26 6,27
3 500 6,64 7,96
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(2x500 m? /L) verdoppelt sich fiir Ag/SiOs und Cu/SiOs die Beladung nahezu (im
Vergleich zu 1x500m?/L). Ein dritter Zyklus (3x500m?/L) fiihrt lediglich zu ei-
ner minimalen Steigerung der Metallbeladung. Der Adsorptionsprozess kénnte hier
durch Sattigungseffekte der Oberflache beeinflusst werden.

6.1.2. Charakterisierung

Fir die katalytische Anwendung relevante Charakteristiken des Katalysators sind
beispielsweise die elementare Zusammensetzung, die Metallverteilung auf dem Tra-
ger, die Partikelgroe oder der Oxidationszustand [65]. Die Auswahl geeigneter Cha-
rakterisierungsmethoden héngt vom konkreten Anwendungsfall ab.

Im Rahmen dieser Arbeit waren fiir die synthetisierten Ag/SiO2- und Cu/SiO»-
Katalysatoren Partikelgroflen, beziehungsweise die Verteilung derselben, wichtig um
die Ergebnisse der Katalysatorsynthese und ihren Einfluss auf die katalytischen Ei-
genschaften zu bewerten. Zu diesem Zweck wurde eine Auswahl der Katalysatoren
vor und nach der Testung unter Reaktionsbedingungen mittels Rastertransmissions-
elektronenmikroskopie (STEM, engl. Scanning Transmission Electron Microscopy)
untersucht. Reprasentative STEM-Aufnahmen sind in Abbildung (weitere in
Anhang Abbildung|A.36)) und entsprechende PartikelgroBenverteilungen in Ab-
bildung dargestellt. Zusétzlich wurden die Katalysatoren nach erfolgter Testung
mit Hilfe von Pulverréntgenbeugung untersucht. Die Diffraktogramme ausgewéhl-
ter Katalysatoren nach der Reaktion sind in Abbildung zusammengefasst. Eine
Beschreibung aller angewandten Charakterisierungsmethoden findet sich in Anhang

A12

Charakterisierung der hergestellten Katalysatoren

Die STEM-Aufnahmen des Ag/SiOs-Katalysators mit wags =1,53 % (Abbildung
A) zeigen nach der Synthese homogen verteilte Adsorbate mit einem mittleren
Durchmesser von 8,1nm, in guter Ubereinstimmung mit in vergleichbarer Weise
hergestellten Systemen [71]. Fiir den Ag/SiOs-Katalysator mit wa,=3,43% (B)
wurde die mittlere Korngréie mit 9,0 nm bestimmt, wobei der Anteil gréBerer Clus-
ter (>8nm) mit 36 % gegeniiber 28 % erhoht ist. Der Cu/SiOs-Katalysator mit
wew=2,32% (E) zeigt demgegeniiber sehr fein verteilte Adsorbate mit mittleren
Partikelgroflen um 1,6 nm, wobei sich dieser Wert fir wey, =6,27 % (F) nur gering-
fiigig auf dp = 2,0nm erhoht. Im Allgemeinen fithrt die Adsorption von Kupferkom-
plexen zu kleineren Adsorbaten und einer homogeneren Verteilung.

Die spezifischen Oberflichen der nach der Préparation vorliegenden Systeme un-
terschieden sich von derjenigen des SiO2-Rohmaterials. Fiir ein Ag/SiOs-System
(1000m? /L) wurde eine Oberfliche von 135m?/g bestimmt und fiir den Cu/SiOs-
Katalysator (4000 m?/L) wurden 170 m? /g gemessen. Dies entspricht in beiden Fal-
len einer Erniedrigung der spezifischen Oberfliche im Vergleich zum Ausgangsma-
terial, wobei der Riickgang fiir die Silber-basierten Systeme stéarker ausfallt.
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Vor Rea ktio_n

Nach Reakti_on

Abbildung 6.2.: STEM-HAADF-Aufnahmen von Ag/SiO2 (vor Reaktion:
wag =1,53% (A) bzw. 3,43% (B), nach Reaktion: wag =1,53%
(C,D)) und Cu/SiO2 (vor Reaktion: wcy,=2,32% (E) bzw.
6,27 % (F), nach Reaktion: wey, =2,32% (G,H)).
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Ag/SiO, Cu/Sio,

Partikelgrofie dp / nm
wu / 9p agoiblexiued

40 50 40 30 20 10 O

Relative Haufigkeit / % Relative Haufigkeit / %
Wyg = 3,43% We, = 6,27%
B w,, = 1,53%, nach Reaktion [l wg, =2,32%, nach Reaktion
M w,, = 1.53% M we, =2.32%

Abbildung 6.3.: Partikelgrofienverteilungen von Ag/SiO2- (links) und Cu/SiOs2-
Katalysatoren (rechts). Die Partikelgrofien wurden mit Hilfe von
STEM-Aufnahmen bestimmt.
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Charakterisierung nach der katalytischen Reaktion

STEM-Aufnahmen von Katalysatoren nach Reaktion unter repriasentativen Bedin-
gungen (6 h TOS, 575 °C) sind ebenfalls in Abbildung[6.2dargestellt (C, D: Ag/SiOo,
G, H: Cu/SiOz2). Die mittlere Partikelgrole der Silberkatalysatoren ist mit 9,3 nm
gegeniiber dem Zustand vor der Reaktion erhoht. Gleichzeitig kann ein Anteil der
grofieren Partikel (>8nm) von 49 % festgestellt werden. Folglich tritt unter Reakti-
onsbedingungen eine (begrenzte) Partikelvergroferung auf. Dynamische Restruktu-
ierungserscheinungen von polykristallinem Silber unter den gegebenen Reaktionsbe-
dingungen sind bekannt [36,46,49,/53.77] und in Kapitel ausfiihrlich diskutiert.
Es kann davon ausgegangen werden, dass die abgeschiedenen Silberpartikel unter
Reaktionsbedingungen ebenfalls einer gewissen Restrukturierung unterliegen. Ein
eventueller Einfluss auf die katalytische Langzeitaktivitdat wird in Kapitel einge-
ordnet.

Die GroBenverteilung der Cu/SiOg-Katalysatoren ist auch nach der Reaktion
deutlich enger als die der Silbersysteme. Der mittlere Partikeldurchmesser ist mit
4nm im Vergleich zur Grole vor der Reaktion ebenfalls erhoht, allerdings sind kei-
ne groferen Cluster festzustellen. Ahnlich zum Silberkatalysator wurde auch fiir
Kupfer eine dynamische Restrukturierung unter Reaktionsbedingungen vorgeschla-
gen |78,|79]. Ein Einfluss der unterschiedlichen Schmelzpunkte (1085 °C fiir Kupfer,
962 °C fiir Silber) auf die Mobilitat der Partikel und damit auf das Ausmaf} der Re-
strukturierung ist denkbar. Unterschiedliche Starken der Wechselwirkung zwischen
Metall und Trégermaterial konnten in diesem Zusammenhang ebenfalls eine Rolle
spielen.

Die Resultate der XRD-Messungen sind in Abbildung[6.4] dargestellt. Im Vergleich
zum reinen Trégermaterial (A), konnen fiir den Ag/SiOs-Katalysator (B) die cha-
rakteristischen Reflexe von metallischem Silber (ICDD PDF-Nummer: 98-005-3761)
bei 39°, 43°, 65° und 77° (20) identifiziert werden. Die fiir den Cu/SiO9-Katalysator
(C) bei 36°, 38° und 66° (20) erkennbaren Reflexe deuten auf eine Kupferoxid-Phase
(CuO) hin (ICDD PDF-Nummer:98-008-7125). Diese Phase ist unter Reaktionsbe-
dingungen aller Wahrscheinlichkeit nach nicht stabil. Die Reduktion von Kupfer-
oxiden zu metallischem Kupfer wurde unter vergleichbaren Bedingungen mittels in-
situ-XRD fiir verschiedene Anteile von Methanol und Sauerstoff gezeigt [78]. Die
Zersetzungstemperaturen von CuO wurden dabei zu 127°C (100 % CH3OH), 427 °C
(1:1 CH3OH:O2) und 677 °C (100 % O2) bestimmt. Folglich kann davon ausgegangen
werden, dass die Kupferspezies unter den gegebenen Reaktionsbedingungen (575 °C,
NCHs0H /M0, = 2,2) metallisch vorliegen. Die Bildung der CuO-Phase erfolgte sehr
wahrscheinlich durch einen zeitlich begrenzten Luftiiberschuss im Eingangsstrom
nach Beendigung der katalytischen Untersuchungen.

Ein Riickgang der spezifischen Oberfliche wéhrend der katalytischen Reaktion
fallt im Vergleich zur entsprechenden Verringerung wahrend der Synthese geringer
aus, ist jedoch quantifizierbar. Nach Behandlung unter Reaktionsbedingungen (72 h,
600°C) wurden Oberfliichen von 110m?/g (Ag/SiO2, 1000m?/L) und 165m?/g
(Cu/Si02,4000m? /L) bestimmt.

o6



6.2. Allgemeine Parameterstudien

m Ag
® CuO
°
C
T
‘n
c
2 n = n
£
N
Lk ot ikl e el e 1 A
T T T T T T T T T T T T T
10 20 30 40 50 60 70 80

20/°

Abbildung 6.4.: Rontgendiffraktogramm des SiOo-Tragermaterials (A), des
Ag/SiOg-Katalysatores (wag = 3,86 %) nach Reaktion (B) und
des Cu/SiO2-Katalysators (wcy, = 7,96 %) nach Reaktion (C).

6.2. Allgemeine Parameterstudien

In Anlehnung an die Experimente am polykristallinen Silberkatalysator (Kapitel
5), wurde die katalytische Aktivitdt der synthetisierten Systeme in Parameterstu-
dien untersucht. Dabei stand zunéchst die Gegeniiberstellung von Ag/SiO9- und
Cu/SiOg-Katalysatoren im Vordergrund. Der Vergleich zwischen getragerten und
kompakten Katalysatoren wird in Kapitel gegeben.

In diesem Zusammenhang stellen die Reaktionstemperatur, die Katalysatorbelas-
tung und das molare Verhéltnis von Methanol und Sauerstoff im Eingangsstrom die
zentralen Parameter dar. Der Einfluss der modifizierten Verweilzeit (mgat/ Vtot) war
fiir Ag/SiO9-Katalysatoren gering und fiir die Cu/SiO9-Systeme nicht gegeben. Die
wesentlichen Versuchsergebnisse zum Einfluss der Verweilzeit sind in Anhang
(Abbildung dargestellt. Fiir jede Parameterstudie wurde frischer Katalysator
verwendet, welcher vor der Paramtervariation fiir sechs Stunden unter Reaktionsbe-
dingungen gehalten wurde um zeitabhéngig konstante Aktivitdten zu gewédhrleisten
(siehe auch Kapitel . Jeder dargestellte Datenpunkt der Parametervariationen
entspricht dabei dem Mittelwert einer Vierfachbestimmung nach einer Stunde Stand-
zeit unter den jeweiligen Reaktionsbedingungen.

Auch fiir die getrigerten Katalysatoren konnten externe Massentransferlimitie-
rungen ausgeschlossen werden [65]. Details zur Durchfithrung und eine graphische
Darstellung der erhaltenen Ergebnisse konnen Anhang entnommen werden.

o7



6. Vergleichende Untersuchungen an Miinzmetall-Katalysatoren in der oxidativen
Methanol-Dehydrierung

6.2.1. Einfluss der Reaktionstemperatur

Analog der Experimente in Kapitel wurde die Reaktionstemperatur schrittwei-
se um 25°C je Stunde in einem Bereich von 500 bis 660 °C variiert. Die beobach-
teten Umsétze und Selektivitdten sind in Abbildung (A, B) grafisch dargestellt.
Fir die direkte Gegeniiberstellung der getrédgerten Silber- und Kupferkatalysato-
ren wurden das Ag/SiO2-System mit C'SA=1000m?/L und der Kupferkatalysator
mit C'SA=4000m?/L gewihlt, da diese aufgrund der sehr &hnlichen molaren Ad-
sorptionsdichten (siehe Tabelle die beste Vergleichbarkeit bieten. Eine grafische
Darstellung der temperaturabhéngigen Aktivitdt aller weiteren Katalysatoren ist in
Anhang (Abbildung und gegeben.

Das Produktspektrum des Ag/SiOs-Katalysators stimmt mit dem des polykristal-
linen Silberkatalysators tiberein. Als Produkte werden Formaldehyd, Kohlendioxid,
Kohlenmonoxid, Wasserstoff und Wasser gebildet. Es werden vollstdndige Sauerstoff-
und nahezu konstante Methanol-Umsétze (80 %) erreicht, wobei in Richtung abneh-
mender Temperaturen ein Hystereseverhalten zu beobachten ist und die Umsét-
ze dabei leicht zuriickgehen. Bis zu einer Temperatur von 560 °C werden CHyO-
Selektivitaten iiber 90 % beobachtet. Bedingt durch den thermischen Zerfall des
Zielprodukts, nimmt die Bildung von CO zu, wenn die Temperatur weiter erhoht
wird. Die Selektivitdt zu COs liegt bei 500°C um 10% und geht mit steigen-
der Temperatur zuriick. Generell wirkt sich eine zunehmende Metallbeladung des
Ag/SiOq-Katalysators giinstig auf die temperaturabhéngig erreichbaren Selektivitéa-
ten zu Formaldehyd aus (siehe Anhang Abbildung . Fir die Silberka-
talysatoren mit Gewichtsanteilen an Metall von 3,43 % beziehungsweise 3,86 % wird
Kohlenmonoxid erst bei hoheren Temperaturen gebildet und das Ausmaf} des ther-
mischen Zerfalls ist generell geringer. Dies konnte auf ein geringeres Ausmaf lokaler
Hotspots zurtickzufiihren sein.

Fiir den Cu/SiOs-Katalysator wird bei 500 °C lediglich ein Methanol-Umsatz von
68 % erreicht. Der Umsatz nimmt jedoch linear mit steigender Temperatur zu und
erreicht bei 660 °C eine Marke von 80 %. Sauerstoff wird im betrachteten Tempe-
raturbereich vollstédndig verbraucht. Es ist keine temperaturabhéngige Hysterese zu
beobachten. Bis 575°C werden Selektivititen zum Zielprodukt um 85 % erreicht.
Auch hier geht die Selektivitdt zu Formaldehyd unter paralleler Bildung von Koh-
lenmonoxid fiir hohere Temperaturen zuriick. Das Ausmafl des thermischen Zerfalls
ist im Vergleich zum getragerten Silberkatalysator jedoch deutlich verringert. Die
Selektivitat zu COq ist mit 15 % bei 500 °C im Vergleich zur Reaktion an Ag/SiOs
leicht erhoht. Eine Erkldrung konnte eine stirkere Rolle von Folgeoxidationsreak-
tionen darstellen, bedingt durch stirkere Wechselwirkungen der Intermediate mit
der Kupferoberflache [14}80,81]. Die Kohlendioxid-Selektivitat nimmt auch fiir die-
ses System mit steigenden Temperaturen ab. Die Beladung der Kupferkatalysato-
ren mit Aktivmetall beeinflusst die temperaturabhéngige Aktivitét nicht wesentlich
(siehe Anhang Abbildung . Allerdings fithren steigende Metallanteile
tendenziell zu einem ausgepréigteren Hystereseverhalten.

Die iiber alle Katalysatoren unterschiedlicher Gewichtsanteile an Aktivmetall ge-
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Abbildung 6.5.: Umsétze und Selektivitidten (A: Ag/SiOs mit wa, =1,53% und
B: Cu/SiOg mit wey, = 0,80 %) sowie Formaldehyd-Ausbeuten (C)
in Abhéngigkeit der Reaktionstemperatur. Versuchsbedingungen:
MKar = 0,04 g, Vior = 1,0 Ly /min, ycu,on = 2,14 %, yo, = 0,95 %.
Linien wurden fiir eine bessere visuelle Darstellung eingefiigt.
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6. Vergleichende Untersuchungen an Miinzmetall-Katalysatoren in der oxidativen
Methanol-Dehydrierung

mittelten CHyO-Ausbeuten sind in Abbildung[6.5| (C) zusammenfassend dargestellt.
Die an Ag/SiO9-Katalysatoren erzielten Ausbeuten sind generell hoher als jene der
Kupfersysteme. In Richtung steigender Temperaturen werden bis 560 °C circa 80 %
Ausbeute, hin zu niedrigeren Temperaturen etwa 70 % erreicht. Bei hoheren Tem-
peraturen bricht die Ausbeute aufgrund der Kohlenmonoxid-Bildung stark ein. An
Cu/SiOq steigt die Ausbeute mit zunehmender Temperatur an und durchlauft bei
575°C ein Maximum um 62 %. Fiir hohere Reaktionstemperaturen geht die Ausbeu-
te aufgrund des thermischen Zerfalls weniger stark zuriick als fiir die Silberkataly-
satoren. Zusammenfassend fiithrt das stirkere Ausmafl an Folgeoxidationen (COo-
Bildung) an Cu/SiOz-Systemen zu einem zusétzlichen Riickgang der verfiigbaren
Sauerstoffmenge und damit effektiv zu niedrigeren Methanol-Umsétzen.

6.2.2. Einfluss des Methanol-Sauerstoff-Verhaltnisses

Das molare Eduktverhéltnis ncm,omn/no, wurde in einem Bereich von 1,6 bis 3,4
gezielt variiert. Zentrale Ergebnisse werden fiir einen Ag/SiOs-Katalysator in Ab-
bildung[6.6] (A) und fiir einen Cu/SiO9-Katalysator in Abbildung|6.7] (A) dargestellt.
Die erzielten modifizierten Formaldehyd-Ausbeuten sind fiir alle getesteten Kataly-
satoren in den Abbildungen (B) und (B) zusammengefasst.

Mit steigendem Eduktverhéltnis nimmt der am Ag/SiOs-Katalysator beobachte-
te CH3OH-Umsatz linear ab. Umgekehrt nimmt der Os-Umsatz leicht zu. Hierbei
ist zu beachten, dass die absolut umgesetzte Stoffmenge an Methanol (siche Anhang
Abbildung fiir hohere Werte von niveon /N0, trotzdem ansteigt. Die Se-
lektivitat zu CH2O liegt nahezu konstant bei 85 %. Mit grofieren relativen Mengen
an Sauerstoff nimmt die COs-Selektivitit erkennbar zu. Die Bildung von CO zeigt
keine Abhéngigkeit vom molaren Verhéltnis der Edukte. Erwartungsgemifl nehmen
die modifzierten Formaldehyd-Ausbeuten mit sinkenden Werten des Verhéltnisses
zu. Dariiber hinaus sind zwischen den Silberkatalysatoren deutliche Unterschiede
beziiglich der erzielbaren Ausbeuten zu verzeichnen. Die Ausbeute des Zielprodukts
nimmt tendenziell mit steigendem Massenanteil an Metall zu, was direkt auf eine
Steigerung im entsprechenden Methanol-Umsatz zuriickzufiihren ist. Eine Zunahme
der umgesetzten Menge an Sauerstoff allein, kann diese Beobachtung nicht erklé-
ren. Das Verhéltnis zwischen der zusétzlich umgesetzten Menge an CH3OH und O»
ist, abhéngig vom Wert des molaren Eduktverhéltnisses, tiberstochiometrisch (siehe
Abbildung .

Fiir eine Erhéhung von ncn,on/no, am Cu/SiOz-Katalyator lassen sich dhnliche
Abhéngigkeiten feststellen. Auch hier nimmt der Methanol-Umsatz mit steigendem
Verhéltnis ab, wobei die absolut umgesetzte Menge an Methanol ansteigt (siche Ab-
bildung . Der Os-Umsatz ist vollstdndig. Die Abhéngigkeit der Kohlendioxid-
Selektivitit vom Eduktverhéltnis stimmt mit dem fiir den Silberkatalysator beob-
achteten Trend iiberein. Auch im Rahmen dieser Versuchsreihen wird am Kupferka-
talysator in absoluten Zahlen mehr COy gebildet.

Anders als fiir die Ag/SiO2-Systeme unterscheiden sich die Methanol-Umsétze fiir
verschiedene Metallbeladungen des Cu/SiOq-Katalysators nicht signifikant. Entspre-
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1,6

Umséatze und Selektivitaten (A, Ag/SiOy mit
und modifizierte Formaldehyd-Ausbeuten (B)
des molaren Verhéltnisses von Methanol und
Eingangstrom. Versuchsbedingungen: 7'=575°C,
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wag = 1,53 %)
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MKat = 0704 g,

Viot = 1,0 Ly /min, TOS =1h, yo, = 1,36 %. Linien wurden fiir ei-
ne bessere visuelle Darstellung eingefiigt.
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Abbildung 6.7.: Umsétze und Selektivitdten (A, Cu/SiO2 mit wcy =0,80%)
und modifizierte Formaldehyd-Ausbeuten (B) als Funktion
des molaren Verhéltnisses von Methanol und Sauerstoff im
Fingangstrom. Versuchsbedingungen: T'=575°C, mgat =0,04 g,
Viet =1,0 Ly/min, TOS =1h, yo, = 1,36 %. Linien wurden fiir ei-
ne bessere visuelle Darstellung eingefiigt.
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chend sind die modifizierten Formaldehyd-Ausbeuten fiir alle Kupferkatalysatoren
in einem weiten Bereich (ncuzomn/no, =2,2 ... 3,4) nahezu identisch (Abbildung
B). Fiir kleinere Werte des Verhéltnisses zeigen sich deutlichere Unterschiede in der
Ausbeute. So fithrt die Zunahme des Massenanteils an Kupfer in diesem Bereich zu
einer vermehrten Bildung von Kohlendioxid (siche Abbildung[A.21)). Die Selektivitt
zu und damit die Ausbeute an CH2O sind entsprechend reduziert. Fiir den Kupfer-
katalysator mit wc, = 7,96 % werden bei ncuom/no, = 1,6 COz-Selektivitdten von
33 % erreicht. Demgegeniiber betriagt die entsprechende Selektivitat fiir ein System
mit wey = 0,80 % lediglich 19 %. Im Gegensatz zu den getragerten Silberkatalysa-
toren fithrt eine Erhohung des Metallgehalts der Cu/SiO9-Systeme nicht zu einer
Verbesserung der Aktivitdt, sondern im Gegenteil zu einer weniger selektiven Re-
aktionsfihrung unter bestimmten Versuchsbedingungen. Die Partikelgrofie der ad-
sorbierten Spezies éndert sich fiir hohere Beladungen an Kupfer nicht signifikant
(vergleiche die Ergebnisse der STEM-Analyse in Kapitel und kommt daher
als Ursache fiir die Verdnderung der Aktivitdt mit hoher Wahrscheinlichkeit nicht
in Frage.

6.2.3. Einfluss der Katalysatorbelastung

Auch an den synthetisierten getriagerten Katalysatoren wurde der Einfluss der Kata-
lyastorbelastung untersucht. Da der Anteil an aktivem Metall gegeniiber der Masse
des Tragermaterials fiir die verwendeten Ag/SiOg-und Cu/SiO2-Systeme klein ist,
wird im Vergleich zu Kapitel [5| eine alternative Definition dieser Grofie verwen-
det. Die Belastung berechnet sich hier als Stoffmengenstrom an Methanol, welcher
je Stoffmenge an Aktivmetall eingetragen wird (nch,on/nag oder ncu,on/ncu)-
Eine Variation findet fiir getridgerte Silberkatalysatoren in einem maximalen Be-
reich von 100 - 1200 molch,on/(h-molag), fiir Kupferkatalysatoren zwischen 120
und 500 molcpugon/(h-molcy) statt. Die wesentlichen Ergebnisse sind in Abbildung
dargestellt. Zusitzliche Resultate finden sind in Anhang[A.2.4] (Abbildung[A.22).

Fiir den Ag/SiOs-Katalysator (Abbildung A) bleibt der Methanol-Umsatz
iiber den gesamten Parameterbereich nahezu konstant. Der Umsatz an Sauerstoff
ist ab 220 molcn,on/(h-molag) vollstéindig. Mit steigenden Belastungen nimmt das
Ausmaf des thermischen Zerfalls zu. Die Selektivitdt zu CO steigt an, jene zu CHoO
sinkt entsprechend. Die CO.-Bildung wird durch Verdnderungen der Katalysator-
belastung kaum beeinflusst. Diese qualitativen Abhéngigkeiten konnten fiir alle ge-
triagerten Silberkatalysatoren reproduziert werden (Anhang . In allen Fa&l-
len ist sowohl der Methanol-Umsatz (Abbildung A), als auch die modifizierte
Formaldehyd-Selektivitdt (Abbildung B) nahezu unabhingig von der Belas-
tung. Der Massenanteil an Aktivmetall hat auch hier einen Einfluss auf die umge-
setzte CH3OH-Menge. Fiir Ag/SiO2-Systeme mit hoherem Silbergehalt werden ten-
denziell héhere Umsétze und folglich Produktausbeuten erreicht (siehe auch Anhang
Abbildung . Auch in diesem Fall erfolgt die Zunahme des Methanol-
Umsatzes unabhingig von der Menge an abreagiertem Sauerstoff. Der Og-Umsatz
ist in der iiberwiegenden Mehrheit der betrachteten Félle vollstandig.
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Abbildung 6.8.: Umsétze und Selektivitdten als Funktion der Katalysator-
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belastung fiir Ag/SiO2- (A, wa,=1,53%) und Cu/SiO»-
Katalysatoren (B, wc,=0,80%).  Versuchsbedingungen:
T=575°C, mga=0,04g, Viey=1,0Lx/min, TOS=1h,
youson = 2,15 ... 9,37%, ncuson/no, =2,3. Linien wurden
flir eine bessere visuelle Darstellung eingefiigt.



6.3. Langzeitaktivitdt

Die Variation der Belastung am Kupferkatalysator (Abbildung B) fithrt prin-
zipiell zu &hnlichen Abhéngigkeiten. Der Oo-Umsatz ist stets vollstdndig und der
CH3OH-Umsatz nimmt mit steigender Belastung geringfiigig zu. Auch hier ist der
Riickgang der Selektivitét zu Formaldehyd fiir hohere Werte von ncu,om/nag an ein
starkeres Ausmafl des thermischen Zerfalls gekoppelt. Die COq-Selektivitat nimmt
mit steigender Belastung geringfiigig ab. Im Gegensatz zu den Silber-basierten Sys-
temen, wird keine klare Abhéngigkeit des Umsatzes an Methanol (Abbildung
C) und der modifizierten Formaldehyd-Ausbeute (Abbildung|A.22| D) von der Me-
tallbeladung der verschiedenen Kupferkatalysatoren beobachtet.

6.3. Langzeitaktivitat

Um die Stabilitdt der Katalysatoren unter Reaktionsbedingungen beurteilen zu kon-
nen, wurde die Aktivitét iiber 72 Stunden beobachtet. Dabei kamen jene Versuchs-
bedingungen zum Einsatz, welche sich im Rahmen der Parameterstudien als ide-
al beziiglich der Vergleichbarkeit der Silber- und Kupfersysteme sowie der Aus-
beuten an Formaldehyd erwiesen haben (T'=575°C, mgat/ Viet = 0,07 g-min/Ly,
NCH;0H/N0, = 2,0). Die Umsétze und Selektivitdten sind fiir einen Ag/SiO2- und
einen Cu/SiOs-Katalysator (wag = 1,53 %, bzw. wcy, = 0,80 %) in Abbildungdar—
gestellt. Die Ergebnisse von Langzeitversuchen an weiteren Systemen (wag = 3,43 %,
bzw. woy = 6,27 %) sowie eine Zusammenfassung der erzielten Formaldehyd-Ausbeu-

ten sind in Anhang (Abbildung [A.24) gegeben.

Keiner der Katalysatoren zeigt Anzeichen einer Deaktivierung iiber 72h TOS.
Die synthetisierten Katalysatoren sind daher, im Rahmen der vorliegenden Untersu-
chungen, als stabil zu betrachten. Nach einer Induktionsphase von wenigen Stunden,
werden weitestgehend konstante Umséatze und Selektivitaten erreicht. Eine Ausnah-
me bilden dabei die Selektivitidten zu Ho und HoO der Ag/SiOq-Katalysatoren. Die
Wasserstoff-Selektivitdt nimmt mit der Standzeit geringfiigig aber stetig zu. Die
in Kapitel gezeigte Restrukturierung der getrdgerten Katalysatoren erreicht
folglich entweder einen stationdren Zustand oder beeinflusst die katalytische Aktivi-
tat nicht. Am Silberkatalysator (Abbildung A) werden Methanol-Umséitze und
Formaldehyd-Selektivitdten von etwa 90 %, am Kupferkatalysator (Abbildung
B) von 83 % beziehungsweise 80 % erzielt.

Hinsichtlich der langfristig erreichten, modifizierten Ausbeute an CHoO (Anhang
Abbildung C) haben die unterschiedlichen Metallbeladungen der Ag/
SiOg-Katalysatoren keinen signifikanten Einfluss. Silberkatalysatoren mit wag =
1,53 % und wag = 3,43 % erreichen Ausbeuten um 80 %. Fir Cu/SiO2 mit einem
Massenanteil an Kupfer von 0,80 und 6,27 % werden nach 72 Stunden Ausbeuten von
69 beziehungsweise 66 % erreicht. Auch iiber eine Standzeit von 72 Stunden zeigen
die untersuchten Kupferkatalysatoren eine geringere Aktivitdt im Vergleich zu den
entsprechenden Silbersystemen. Mdégliche Ursachen der beobachteten Unterschiede
wurden anhand der vorangegangenen Parameterstudien ausfiihrlich diskutiert.
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Abbildung 6.9.: Umsétze und Selektivitdten in Abhéngigkeit der Standzeit fiir
Ag/SiO2- (A, wag=1,53%)) und Cu/SiOz-Katalysatoren (B,
wey = 0,80 %)). Versuchsbedingungen: mga,t =0,07g, T'=575°C,
Viot = 1,0 Ly /min, ycmson = 2,22 %, yo, = 1,13 %.
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6.4. Untersuchungen zur Wasserstoffbildung

Die experimentellen Untersuchungen der Hs-Bildung an den getrigerten Katalysa-
toren, orientierten sich beziiglich der Vorgehensweise an den Studien der kompak-
ten Silbersysteme (Kapitel . In diesem Zusammenhang wurde der Einfluss des
Eduktverhéltnisses im Eingangsstrom (ncm,om/n0,) und der Katalysatorbelastung
(ncuzon/nAg oder nomzon/ncu) auf die modifizierte Selektivitdt des Koppelpro-
dukts analysiert. Der Gehalt an aktivem Metall (wa, oder wey) wurde als zusétzli-
che Einflussgrofie auf die Bildung von Wasserstoff identifiziert, deren Effekt ebenfalls
in den nachfolgenden Kapiteln diskutiert wird.

6.4.1. Variation des Methanol-Sauerstoff-Verhaltnisses

Eine grafische Darstellung der bei Variation von ncp,om/n0, fir die getragerten Ka-
talysatoren erzielten modifizierten Wasserstoff-Selektivitédten ist in Abbildung
(A: Ag/SiOq, B: Cu/SiO2) gegeben. Das molare Eduktverhéltnis wurde in einem
Bereich von 1,6 bis 3,4 durch Verdinderung des Methanol-Anteils im Eingangsstrom
variiert. Fiir alle getesteten Ag/SiOs-Katalysatoren kann eine Zunahme der modifi-
zierten Wasserstoff-Selektivitit mit steigendem Eduktverhéltnis festgestellt werden.
Maxima der erzielten Selektivititen liegen in einem Bereich von 2,8 bis 3,4 des Ver-
héltnisses. Die Zunahme der Selektivitét ist nicht auf einen Riickgang der produzier-
ten Menge an Wasser, sondern auf eine Steigerung der absolut gebildeten Stoffmenge
an Wasserstoff zuriickzufiihren (vergleiche zur Ergénzung Anhang Abbildung
A.20)).

Diese Beobachtung erlaubt zusatzliche Riickschliisse beziiglich der Natur der in
Kapitel diskutierten und in Anhang (Abbildung grafisch dargestell-
ten Zunahme der absolut umgesetzten Stoffmenge an Methanol fiir groflere Werte
von ncmson/no,. Da die Steigerung der umgesetzten CH3OH-Menge nicht vollstén-
dig durch eine Erhéhung des O2-Umsatzes erklart werden kann, miissen solche Re-
aktionsschritte in stdarkerem Ausmafl ablaufen, welche die Umsetzung von Methanol
oder von Methanol abstammender Oberflichenspezies ohne die direkte Teilnahme
von Sauerstoff erlauben. Nach dem derzeitigen Stand zum Reaktionsmechanismus
(siehe Kapitel , kann eine stirkere Rolle des direkten (nicht-oxidativen) Zer-
falls von Methoxy-Intermediaten (Gleichung (2.6))) oder/und eine Verschiebung der
relativen Anteile der Sauerstoffspezies von O, zu O, [82], und damit ein gréferes
Ausmaf} der Reaktionen (2.18]) und (22.19)), diese experimentell beobachteten Abhén-
gigkeiten erkliren. Ein gleichzeitig beobachteter Riickgang der absolut gebildeten
COz-Menge (Anhang Abbildung A) stiitzt diese These. Die oxidative
Folgereaktion von Format-Intermediaten verlduft ausschlielich iiber O,-Spezies. Da
folglich weniger Sauerstoff fiir die Bildung von Kohlendioxid verbraucht wird, ist mit
einer entsprechenden Erhéhung der produzierten Stoffmenge an Wasser zu rechnen.
Tatséchlich nimmt der absolut gebildete Stoffmengenstrom an HsO geringfiigig zu.
Relativ zur Erhohung der gebildeten Ho-Menge ist dieser Anstieg jedoch gering.

Dartuber hinaus werden fiir groffere Beladungen der Katalysatoren mit Silber,
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Abbildung 6.10.: Modifizierte Hs-Selektivitit als Funktion des molaren Verhalt-
nisses von Methanol und Sauerstoff fir Ag/SiO2- (A) und
Cu/SiO2-Katalysatoren (B). Versuchsbedingungen: T'= 575 °C,
MKat = 0,048, Vigt =1,0 Ly/min, TOS =1h, yo, =1,36 %,. Li-
nien wurden fiir eine bessere visuelle Darstellung eingefiigt.
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hohere Selektivitaten erreicht. Auch diese Tendenz kann nicht allein auf eine poten-
tielle Steigerung des Og-Umsatzes zuriickgefiihrt werden. Dieser ist fiir Systeme mit
wag =3,43% und wag, =3,86 % stets vollstandig, trotzdem unterscheiden sich die
gebildeten Mengen an Wasserstoff signifikant. In diesem Zusammenhang kann ein
Einfluss unterschiedlicher PartikelgroBien nicht ausgeschlossen werden. Eine Vergro-
Berung der Partikelgréfie mit der Beladung wurde fiir Katalysatoren mit Massenan-
teilen an Silber von 1,53 % und 3,43 % mittels STEM-Analysen (siehe Kapitel
nachgewiesen. Tendenziell ist (abhédngig von den konkreten Praparationsbedingun-
gen) fiir Systeme mit groflerer Metallbeladung auch mit der Ausbildung groferer
Partikel zu rechnen. Um eine definitive Aussage beziiglich des Einflusses der Parti-
kelgrole auf die fiir Ag/SiOq-Katalysatoren erreichbaren Ho-Selektivitdten treffen zu
koénnen, sind jedoch Modellkatalysatoren mit monodispersen Aktivmetallpartikeln
erforderlich. In jedem Fall ist auch in diesem Zusammenhang mit einem stérkeren
Ausmaf nicht-oxidativer Reaktionsschritte (Gleichung (2.6)), und (2.19)) zu
rechnen, da die Steigerung der Wasserstoff-Selektivitéat fiir groflere Gewichtsantei-
le an Silber ebenfalls mit einer Erhohung der absolut umgesetzten Stoffmenge an
Methanol einhergeht (Anhang Abbildung |A.19)).

Die Abhéngigkeiten der Ho-Bildung vom molaren Eduktverhéltnis sind fiir Cu/
Si02-Systeme weniger eindeutig (Abbildung|6.10|B). Fiir den Kupferkatalysator mit
der geringsten Metallbeladung lisst sich ein den Ag/SiOs-Katalysatoren vergleich-
barer Trend beobachten. Die modifizierte Wasserstoff-Selektivitdt nimmt fiir héhere
Werte von ncmsomn/no, deutlich zu. Dies geht einher mit einer Zunahme der absolut
umgesetzten Alkohol-Menge (Anhang Abbildung|A.19[B), einer Abnahme der
absolut gebildeten Kohlendioxid- sowie einer Steigerung der Wassermenge (Anhang
Abbildung B).

Mit steigendem Gewichtsanteil an Metall, werden auch an den getesteten Cu/SiO2-
Katalysatoren tendenziell hohere modifizierte Wasserstoff-Selektivitdten erreicht.
Die Form der Abhédngigkeit vom molaren Eduktverhéaltnis zeigt jedoch signifikante
Unterschiede. Fiir Katalysatoren mit Massenanteilen von 1,69, 2,32 und 6,27 % an
Kupfer sinkt die Selektivitat zunéchst bis ncu,om/n0, =~ 2,5 ab. Bei hoheren Werten
sind geringfiigige Zunahmen zu verzeichnen. Fiir das System mit der hochsten Me-
tallbeladung nimmt die Selektivitéit stetig mit zunehmendem Eduktverhéltnis ab.
Ein Blick auf die absolut gebildeten Stoffmengen der Produkte (Abbildung [A.19
bis Anhang offenbart eine starke Uberlagerung der Effekte fiir die Bil-
dung von Wasserstoff, Wasser- und Kohlendioxid. Fiir alle Cu/SiOy-Katalysatoren
kann eine Zunahme der absolut umgesetzten Menge an Methanol festgestellt wer-
den. Im Vergleich zu den Silberkatalysatoren ist der Einfluss der unterschiedlichen
Metallbeladungen auf die Umsetzung geringer. Grolere Gewichtsanteile an Kupfer
fiihren bei niedrigen Eduktverhéltnissen zur Produktion groBerer CO9- und kleine-
rer HoO-Mengen (vergleiche Kapitel . Mit steigendem Verhaltnis nimmt das
Ausmaf} der Kohlendioxid-Bildung ab, die produzierte Wassermenge nimmt zu und
die Unterschiede zwischen den verschiedenen Kupferkatalysatoren verringern sich.

Insgesamt werden an Cu/SiOg- und Ag/SiOq-Katalysatoren vergleichbar grofie
Mengen an Wasserstoff produziert. Verglichen mit den Silberkatalysatoren, werden
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fiir das Kupfersystem mit wg, = 0,80 % identische qualitative Abhiangigkeiten vom
Verhéltnis ncp,om/n0, im Eingangsstrom gefunden. Dies deutet darauf hin, dass
auch an Kupferoberflichen Reaktionen dhnlich Gleichung , und
und/oder der direkte Zerfall von Methoxy-Spezies (Gleichung (2.6)) ablaufen kon-
nen [78,79,[83]. Im Gegensatz zu Silber-basierten Katalysatoren, scheint bei Reak-
tion an Kupfer die Produktion von CO; ebenfalls in bedeutendem Mafl mit der
Bildung von Hs gekoppelt. Ein Ansatzpunkt kénnte der Zerfall von Format-Spezies
(Gleichung (2.9)) unter Bildung von Kohlendioxid und Abstraktion eines Wasser-
stoffatoms darstellen. Das Ausmafl der Bildung von Kohlendioxid iiber diesen Reak-
tionspfad, kénnte mit groferen verfiigharen Oberflichen an Kupfer zunehmen. Eine
entsprechende Steigerung der Selektivitdt des Folgeprodukts fiir hohere Kupferge-
halte der getriagerten Katalysatoren konnte nachgewiesen werden. Fiir detaillierte-
re Riickschliisse sind getrégerte Katalysatoren mit definierter Partikelgrofie (oder
Oberfliche) der aktiven Metallpartikel notwendig,.

6.4.2. Variation der Katalysatorbelastung

Die Versuchsreihen an getrigerten Katalysatoren unter Variation der Katalysa-
torbelastung wurden ebenfalls hinsichtlich der erzielten modifizierten Wasserstoff-
Selektivitaten ausgewertet. Eine grafische Darstellung der fiir Silber- und Kupferka-
talysatoren erhaltenen Ergebnisse findet sich in Abbildung Tendenziell werden
mit zunehmender Belastung sowohl an Ag/SiO; als auch an Cu/SiO; geringere Wer-
te der modifizierten Ha-Selektivitat beobachtet. Relativ betrachtet wird an Cu/SiOq
bei hohen Belastungen mehr Wasserstoff gebildet als an den entsprechenden Silber-
katalysatoren.

Auch hier ist eine Uberlagerung mit dem Einfluss des Metallgehalts der Kata-
lysatoren festzustellen. Abbildung (Anhang |A.2.4) zeigt eindeutig, dass die
modifizierte Wasserstoff-Selektivitdt fiir konstante Belastungen in guter Ndherung
linear mit steigenden Massenanteilen zunimmt. Diese Tendenz gilt fiir alle geteste-
ten Miinzmetallsysteme, wobei die absolute Zunahme der Selektivitit fiir Ag/SiO9-
Katalysatoren grofier ausfillt. Auch in diesem Fall korreliert die Zunahme der Hs-
Bildung mit einer Steigerung des Umsatzgrads an Alkohol. Dieser Zusammenhang
wurde fir Ag/SiO2-Systeme bereits in Kapitel festgestellt und konnte in einem
geringeren Ausmaf} hier auch fiir Kupfersysteme nachgewiesen werden. Potentielle
Veranderungen der Reaktions- und Transportprozesse in der katalytischen Gesamt-
reaktion, welche den Einfluss der Metallbeladung erkldren, wurden bereits im vor-
angegangenen Kapitel diskutiert. Zusammenfassend kann festgehalten werden, dass
die Abhéngigkeit der katalytischen Aktivitdt von der absolut verfiigbaren Menge an
Kupfer und Silber in verschiedenen Versuchsreihen bei unterschiedlichen Reaktions-
bedingungen nachgewiesen wurde.
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6.5. Vergleich der Aktivitat von kompakten und getragerten
Silberkatalysatoren

Die fir die getrdagerten und kompakten Silbersysteme festgestellten Unterschiede
und Gemeinsamkeiten sollen im Folgenden kurz zusammengefasst werden. Die tem-
peraturabhéngige Aktivitit beider Systeme stimmt gut iiberein. Das Produktspek-
trum ist identisch. Unterschiede im Ausmafl des thermischen Zerfalls von Formal-
dehyd, kénnen auf die deutlichen Differenzen in der absolut verfiigharen Menge an
Silber und entsprechend lokal erhohte Oberflichentemperaturen (sogenannte Hots-
pots [5]) zuriickgefiihrt werden. Eine quantitative Gegeniiberstellung gestaltet sich
hier schwierig. Im Vergleich zum kompakten Katalysator, findet am Ag/SiOs-System
keine Steigerung des CH3OH-Umsatzes mit hoheren Belastungen des Katalysators
statt. Aufgrund der absolut deutlich geringeren Menge an Silber, wird die Belas-
tung bei ansonsten gleichen Versuchsbedingungen zu weit grofferen Werten variiert,
welche fiir den kompakten Katalysator nicht erreicht werden. Die qualitative Abhén-
gigkeit der Aktivitdt vom molaren Eduktverhiltnis ist fiir beide Katalysatorformen
gleich. Die Steigerung der gebildeten Menge an CO2 mit abnehmenden Werten von
NCHs0H/N0,, fallt fur den getrigerten Katalysator geringer aus. Ein eindeutiges
Maximum der Ausbeute des Zielprodukts tritt nicht auf.

Die im Rahmen der Langzeitversuche identifizierten Umsétze und Selektivitdten
unterscheiden sich nicht signifikant. Am kompakten Katalysator werden Methanol-
Umsétze und Formaldehyd-Selektivitdten von 92 % und 89 %, fir das Ag/SiOo-
System von 88 % und 87 % erreicht.

Unter vergleichbaren Reaktionsbedingungen werden am kompakten Silberkataly-
sator hohere modifizierte Ho-Selektivititen erreicht als am getragerten System. Die
am Ag/SiOs-Katalysator gebildete Menge an Wasserstoff nimmt mit der Metallbela-
dung signifikant zu. Eine Verbindung zwischen der Metallmenge und der verfiigharen
Kapazitét zur Aufnahme von Og-Spezies im Untergrund (,,Sauerstoffreservoir® [23],
vergleiche Kapitel ist denkbar. Da die Bildung von O, und damit die Mdog-
lichkeit zur Rekombination unter Bildung von Wasserstoffspezies (Gleichung
und ) von der verfiigbaren Menge an Og abhéngt, kénnte dies eine mogliche
Erklarung der herausgearbeiteten Zusammenhénge darstellen.

6.6. Zusammenfassung

Durch die Abscheidung von Silber- und Kupferaminkomplexen auf SiOs-Trager-
materialien mittels SEA, konnten Katalysatorsysteme bestehend aus fein verteil-
ten Metallspezies mit Durchmessern im unteren Nanometerbereich erhalten werden.
Bei gleichen Préparationsbedingungen fithrt die Adsorption von Kupferspezies zu
kleineren PartikelgroBien. Mittels STEM-Analyse konnte eine Erhéhung des mittle-
ren Partikeldurchmessers unter Reaktionsbedingungen nachgewiesen werden. Diese
Vergroflerung fallt fir Ag/SiO9-Katalysatoren stérker aus. Es ist davon auszuge-
hen, dass die Restrukturierung der metallischen Phase unter Reaktionsbedingungen
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einen stationdren Zustand erreicht, da keine zeitabhingige Deaktivierung auftritt.
Alle untersuchten Systeme zeigen konstante Aktivitdten tiber 72h TOS.

In experimentellen Parameterstudien wurde der Einfluss der Reaktionstempera-
tur, der Katalysatorbelastung sowie des molaren Eduktverhéltnisses im Eingangs-
strom untersucht. Die synthetisierten Ag/SiOs-Katalysatoren zeigten, im Vergleich
zum kompakten Katalysator, qualitativ und quantitativ dhnliche Aktivitdten in der
oxidativen Methanol-Dehydrierung. Die bestehenden Unterschiede beziiglich des fiir
die Reaktion verfiigbaren Massenanteils an Metall (wag) scheinen sich direkt auf das
Ausmaf} von Reaktionen im Silbervolumen auszuwirken. Unter vergleichbaren Reak-
tionsbedingungen wird am kompakten Katalysator mehr Wasserstoff gebildet. Mit
zunehmendem Metallgehalt konnte fur die getridgerten Katalysatoren eine parallele
Erhéhung des CH3OH-Umsatzes und der Hs-Selektivitiat nachgewiesen werden. Die-
ser Zusammenhang wurde bei unterschiedlichen Versuchsbedingungen reproduziert.

Das an Cu/SiOs-Katalysatoren erhaltene Produktspektrum ist mit jenen der Sil-
bersysteme identisch. An Kupfer wird im Verhéltnis ein grofierer Anteil des ein-
getragenen Sauerstoffs fiir die Bildung von Kohlendioxid verbraucht, was geringere
Umsatzgrade an Methanol zur Folge hat. Starkere Wechselwirkungen zwischen der
Kupferoberfliche und an der Reaktion teilnehmender Spezies wurden als eine mog-
liche Erklarung diskutiert. Die absolut an getradgerten Silber- und Kupfersystemen
gebildete Menge an Hy ist vergleichbar grof. Auch an Kupfer kann von entspre-
chenden Reaktionsmechanismen (Gleichung , und ) ausgegangen
werden, welche die Bildung molekularen Wasserstoffs ermdéglichen. Dariiber hinaus
scheint die Produktion von Hy an Cu/SiOs-Katalysatoren auch starker mit der Bil-
dung von COy (Gleichung ) gekoppelt, was zu spezifischen Unterschieden in der
katalytischen Aktivitdt zwischen Kupfer- und Silberoberflichen fiithrt.

Insgesamt liefern die vorgestellten Untersuchungen eine detaillierte Grundlage zur
relativen Beurteilung der Leistung von Silber- und Kupferspezies in der oxidati-
ven Dehydrierung von Methanol unter industrienahen Bedingungen. Anhand neu-
er Erkenntnisse zu den relativen Abhéngigkeiten der katalytischen Aktivitat, kann
schliissig fiir eine Uberlegenheit von Silber- gegeniiber Kupferkatalysatoren in der
Zielreaktion argumentiert werden.
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7. Oxidative Dehydrierung von Methanol
zu Formaldehyd an Titandioxid

Titandioxid (TiO2) kommt in zahlreichen industriellen Prozessen zur Anwendung
und ist insbesondere bei der Herstellung von Verbrauchsgiitern ein unverzichtbares
Additiv. Seine hervorragenden optischen Eigenschaften machen das Oxid zu einem
idealen Pigment, welches beispielsweise in der Produktion von Kunststoffen [84],
Farben [85] und Beschichtungen [86] verwendet wird. Dartiber hinaus wird die ex-
zellente photokatalytische Aktivitdt von Titandioxid in zahlreichen Applikationen
genutzt [87-103|. Trotz seiner weit verbreiteten Verwendung als Photokatalysator
und Trégermaterial zur Fixierung von Katalysatorpartikeln [82,104-111], ist die Zahl
der thermochemischen, katalytischen Prozesse, in welchen TiO9 als aktives Materi-
al eingesetzt wird, relativ gering. Titandioxid wird beispielsweise in der oxidativen
Dehydrierung von Ethylacetat [112], der Dehydratisierung von Alkoholen [113] und
der Behandlung von Abgasen [104] und pharmazeutischen Verbindungen [114] als
Katalysator eingesetzt.

Im vorliegenden Kapitel wird die katalytische Aktivitat von TiO3 in der oxidativen
Dehydrierung von Methanol zu Formaldehyd untersucht. Dabei wird im Rahmen von
Parameterstudien zunéchst der Einfluss charakteristischer, experimenteller Gréfien
auf die Aktivitdt unterschiedlicher Titandioxid-Materialien herausgearbeitet. An-
schlieflend wird die zeitabhédngige Stabilitidt der Systeme unter Reaktionsbedingun-
gen analysiert. Deaktivierungserscheinungen werden mit Hilfe von aussagekréftigen
Charakterisierungsmethoden untersucht. Darauf aufbauend werden Mafinahmen zur
Rezyklierung des Katalysators erprobt. Abschlieend wird anhand der gewonnenen
Erkenntnisse ein formales Reaktionsschema der oxidativen Umsetzung von Methanol
an Titandioxid vorgeschlagen.

7.1. Verwendete Katalysatormaterialien

Als Katalysatoren wurden zwei unterschiedliche TiOs-Systeme verwendet. Aeroxi-
de P25 (Lieferant: Acros Organics) zeichnet sich durch einen vergleichsweise hohen
Gehalt der TiO2-Phase Anatas aus und wird héufig als Tragermaterial in der Kataly-
satorsynthese angewandt. Ein Teil der Ergebnisse zum P25-Katalysator wurde vom
Autor der vorliegenden Arbeit in einer aktuellen Publikation beschrieben [115]. Das
Rohmaterial wurde durch Pressen (Presskraft: 5t/m?) und Sieben in unterschiedli-
che Korngroflenfraktionen aufgetrennt. Tabelle zeigt die verwendeten Fraktionen,
sowie die mittels Rontgendiffraktometrie (zur Vorgehensweise siche Anhang
bestimmten Phasenzusammensetzungen. Gemittelt ergibt sich ein Stoffmengenan-
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Tabelle 7.1.: Verwendete Korngroéflenfraktionen und Phasenzusammensetzungen
des P25-Katalysators.

BezeiChnung dP/pm xAnatas/% wRutil/%

Ady 200-300 79 21
Ady 300-400 81 19
Ads 400-500 79 21
Ady 500-600 79 21

teil an Anatas von 80 %. Fiir das TiOs-Rohmaterial wurde mittels No-Physisorption
eine spezifische Oberfliche von 47,1 m?/g gemessen. Beide Groen liegen in einem
fiir P25-Materialien tiblichen Bereich [116].

Zusiétzlich zum P25-Katalysator wurden Untersuchungen an reinem Rutil (Lie-
ferant: abcer) durchgefithrt, wobei nur eine Fraktion von 200-300 pm zur Verfii-
gung stand. Aufgrund der deutlich héheren Dichte von Rutil gegeniiber Anatas,
fallt die spezifische Oberfliche dieses Katalysators geringer aus. Mittels Krypton-
Physisorption wurde Aggr zu 0,9m?/g bestimmt.

Zur Erzeugung von substochiometrischen Titanoxiden wurde Titanhydrid (TiHs,
Lieferant: Sigma Aldrich) als Vorldufermaterial gewéhlt.

7.2. Parameterstudien am P25- und Rutil-Katalysator

Eine grundlegende Einordnung der Aktivitdt des P25-Katalysators in der oxidati-
ven Umsetzung von Methanol erfolgte durch Variation der Reaktionstemperatur,
der Verweilzeit und des molaren Verhéltnisses ncu,omn/n0, im Eingangsstrom. Fir
den Rutil-Katalysator wurde auf eine experimentelle Untersuchung der Verweilzeit-
abhingigkeit verzichtet. Jeder dargestellte Datenpunkt der Parametervariationen
entspricht dabei dem Mittelwert einer Vierfachbestimmung an frischem Katalysator
nach einer Stunde Standzeit unter den jeweiligen Reaktionsbedingungen.

Vor den eigentlichen katalytischen Testungen wurde am P25-Katalysator exem-
plarisch auf interne und externe Massentransferlimitierungen getestet [65]. Die Er-
gebnisse dieser Untersuchungen sind in Anhang[A.2.2|dargestellt. Externe Stofftrans-
portlimitierungen konnten fiir die gegebenen Reaktionsbedingungen ausgeschlossen
werden. Im angewandten Volumenstrombereich (0,8 bis 1,4 Lx/min) wurden kon-
stante Umsétze an Methanol erzielt. Fiir Partikelgrofien ab 400 pm wurde ein Riick-
gang des entsprechenden Umsatzes und folglich der Einfluss interner Massentrans-
ferlimitierungen festgestellt. Daher wurden grundsétzlich nur Fraktionen kleiner als
400 pm verwendet, auBer in Experimenten, in denen ein direkter (qualitativer) Ver-
gleich unterschiedlicher Partikelgréfien notwendig war.
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7.2.1. Einfluss der Reaktionstemperatur

Die Reaktionstemperatur wurde fiir den P25- und den Rutil-Katalysator in einem
Bereich von 500 bis 650 °C variiert. Abbildung stellt die temperaturabhingige
Aktivitdt der beiden Systeme grafisch dar.

Als Reaktionsprodukte treten an beiden Systemen Formaldehyd, Kohlenmonoxid,
Kohlendioxid, Dimethylether, Wasserstoff und Wasser auf. Am P25-Katalysator
nimmt der Methanol- und der Sauerstoff-Umsatz nahezu linear mit steigender Tem-
peratur zu. Zwischen 500 und 650 °C werden Steigerungen des Umsatzes von 40 %
auf 70 % fiir CH3OH und von 50 % auf nahezu 100 % fiir Oy beobachtet. Hauptpro-
dukt der Reaktion ist CH2O mit Selektivitaten von bis zu 75 % zwischen 550 °C und
600 °C. Die Selektivitiat zu CO nimmt bis 600 °C leicht zu (13 %) und zeigt bei hohe-
ren Temperaturen einen nicht-linearen Anstieg. Diesbeziiglich unterscheidet sich die
temperaturabhingige Aktivitdat von P25 klar von derjenigen der Silberkatalysatoren.
An polykristallinem Silber wird CO nicht katalytisch gebildet und tritt ausschlief3-
lich durch den thermischen Zerfall von Formaldehyd in der Gasphase oberhalb von
600 °C auf [42,/44,/52]. Die beobachtete Abhéngigkeit deutet darauf hin, dass Kohlen-
monoxid an TiO; iiber den gesamten Temperaturbereich hinweg katalytisch gebildet
wird. Oberhalb von 600 °C sorgt der thermische Zerfall von CH2O in der Gasphase
fiir einen zusétzlichen Anstieg der CO-Selektivitit, was durch die parallele Zunah-
me der Ho-Selektivitit weiter verdeutlicht wird. Kohlendioxid tritt mit einer nahezu
konstanten Selektivitdt um 5 % auf, was einen weiteren Unterschied zum Silberver-
fahren darstellt. Dort ist CO2 das wesentliche Nebenprodukt, dessen Selektivitét
von 20 % bei 500°C auf Werte unterhalb von 10 % bei 650 °C abnimmt [4}6,/14].
Die Selektivitdt zu Dimethylether geht mit steigender Temperatur zuriick, wobei
bei 500°C Werte um 20 % erreicht werden. Die Ho-Bildung scheint in erster Linie an
die Produktion von CO gekoppelt. Wasser ist das primére nicht-kohlenstoffhaltige
Produkt.

Am Rutil-Katalysator nehmen der CH30H- und der O2-Umsatz im Bereich von
500 bis 575 °C stark, bei hoheren Temperaturen nur noch geringfiigig zu. Im Vergleich
zum P25-System werden hohere maximale Methanol-Umsétze und Formaldehyd-
Selektivitaten (beide um 80 %) erzielt. Die Temperaturabhéangigkeit und das Ausmafl
der CO-Bildung gleichen derjenigen am P25-Katalysator. Auch am Rutil-Material
wird Kohlenmonoxid katalytisch gebildet. Demgegeniiber werden lediglich Spuren
von CO9 beobachtet. Die Selektivitiat zu CH3OCH3 nimmt mit steigender Tempe-
ratur ab, wobei das Nebenprodukt bereits ab 600 °C nicht mehr zu detektieren ist.

Beziiglich der erzielbaren CH3O-Ausbeute kann fiir den P25- und den Rutil-
Katalysator eine ideale Reaktionstemperatur von 600 °C festgehalten werden.

7.2.2. Einfluss der Verweilzeit

Eine gezielte Verdnderung der modifizierten Verweilzeit am P25-Katalysator wurde
durch Variation der Einwaage (mkat) und des Gesamtvolumenstroms (V;o) erreicht.
In Abbildung[7.2]sind die Ergebnisse dieser Parameterstudie zusammengefasst. Wie
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7. Oxidative Dehydrierung von Methanol zu Formaldehyd an Titandioxid
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Abbildung 7.1.:
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Umsétze und Selektivitdten in Abhéngigkeit der Reaktionstem-
peratur am P25- (A) und am Rutil-Katalysator (B). Versuchsbe-
dingungen: mg,; = 0,06 (A) bzw. 0,3g (B), Viet = 1,0 Ly /min,
TOS=1h, ycuson = 2,15%, yo, = 0,93 %. Linien wurden fiir
eine bessere visuelle Darstellung eingefiigt.
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Abbildung 7.2.: Umsétze und Ausbeuten in Abhéngigkeit der modifizierten Ver-
weilzeit am P25-Katalysator. Versuchsbedingungen: T' = 600 °C,
MKat = 0,08...0,14 g, Vior = 0,8...1,4 Ly /min, TOS =1 h, ycu,on
= 2,70%, yo, = 1,14 %. Linien wurden fiir eine bessere visuelle
Darstellung eingefiigt.

zu erwarten nimmt sowohl der Methanol- als auch der Sauerstoff-Umsatz mit stei-
gender Verweilzeit zu. Oberhalb von 0,14 g-min/Ly bleiben die Umsétze nahezu
konstant. Anfianglich steigt die CH2O-Ausbeute parallel zu den Umsétzen an und
durchlauft bei 0,12 g-min/Ly ein Maximum. Bei ldngeren Verweilzeiten ist die ge-
bildete Menge an Nebenprodukten (CO, CO3) erhéht, was zu geringeren Ausbeuten
des Zielprodukts fihrt. Mit dem Ziel einer moglichst hohen Ausbeute an Formalde-
hyd, kann eine modifizierte Verweilzeit von 0,12 g-min/Ly fiir den P25-Katalysator
als optimal angegeben werden. Dieser Wert wird ebenfalls fiir die Optimierung der
Versuchsbedingungen am Rutil-Katalysator angewandt.

7.2.3. Einfluss des Methanol-Sauerstoff-Verhaltnisses

Auch bei der TiOgs-katalysierten Umsetzung von Methanol und Sauerstoff ist damit
zu rechnen, dass das Verhéltnis ncm,om/n0, im Eingangsstrom einen wesentlichen
Einflussfaktor darstellt. Unterschiedliche Verhéltnisse von Methanol und Sauerstoff
wurden in den Versuchsreihen an P25 und Rutil durch Variation des CH3OH-Anteils
erreicht. Die Ergebnisse dieser Parameterstudien sind in Abbildung dargestellt.
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Abbildung 7.3.: Umséitze und Selektivititen in Abhéngigkeit des molaren Edukt-
verhéltnisses fiir den P25- (A) und den Rutil-Katalysator (B).
Versuchsbedingungen: T' = 600 °C, mg,s = 0,06 g (P25) bzw. 0,3 g
(Rutil), dp = 200-300 pm, Vio; = 1,0 Ly/min, TOS =1h, yo, =
1,32 %. Linien wurden fiir eine bessere visuelle Darstellung einge-
fligt.
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7.3. Langzeitaktivitat

Am P25-Katalysator nimmt der Methanol-Umsatz mit steigendem Eduktverhélt-
nis ab. Eine parallele Abnahme des O9-Umsatzes ist erkennbar, fillt aber im Ver-
gleich geringer aus. Dies stellt einen wesentlichen Unterschied zu den betrachteten
polykristallinen Silbersystemen und getragerten Miinzmetallkatalysatoren dar, fiir
welche keine Abhéngigkeit des Umsatzes an Sauerstoff vom Verhéltnis ncmp,om/n0,
festgestellt werden konnte. Die CH2O-Selektivitiat nimmt fiir groflere Eduktverhalt-
nisse tendenziell zu. Die entsprechende Ausbeute durchlduft nahe ncm,on/n0, =2
ein Maximum und nimmt fiir grofere Verhaltnisse parallel zum CH3zOH-Umsatz
ab (siehe Anhang Abbildung . Maxima der Formaldehyd-Ausbeute bei
Werten des Verhéltnisses um 2,0 konnten fiir unterschiedliche Korngréfienfraktionen
an P25 reproduziert werden. Die Selektivitdt zu Kohlenmonoxid geht mit gréfleren
Verhéltnissen stark zuriick. Fir COs ist die gleiche Abhéngigkeit festzustellen, wobei
oberhalb von ncuomn/n0, = 2,4 keine CO2-Bildung mehr auftritt. Diese Beobach-
tungen stiitzen die Annahme, dass CO an Titandioxid katalytisch gebildet wird. Ist
Kohlenmonoxid ausschliefilich Produkt von homogenen Gasphasenreaktionen, wie
in der Silber-katalysierten Reaktion (vergleiche Kapitel 6), so wird die CO-Bildung
durch Variationen des molaren Eduktverhédltnisses nicht beeinflusst. Die Selektivi-
tdt zu CH3OCH3 liegt iiber den gesamten Parameterbereich auf einem konstant
niedrigem Niveau. Die Selektivitdt zu Wasserstoff geht mit steigenden Verhéltnissen
zuriick, was die mechanistischen Unterschiede zwischen der an Titandioxid und der
an Silber katalysierten Reaktion verdeutlicht.

Am Rutil-Katalysator (Abbildung|7.3[|B) kénnen im Wesentlichen die gleichen Ab-
héngigkeiten beobachtet werden. Im Vergleich zum P25-Katalysator, steigt der Oo-
Umsatz zwischen Verhéltnissen von 1,6 und 2,2 zunéchst an, zeigt aber bei héheren
Werten einen dhnlichen Riickgang. Ein eindeutiges Maximum der CHoO-Ausbeute
kann an Rutil nicht festgestellt werden (siehe Anhang Abbildung. Statt-
dessen ist die Ausbeute des Zielprodukts in einem Bereich des Verhéltnisses von 1,6
bis 2,2 nahezu konstant und nimmt fiir héhere Werte in einer vergleichbaren Weise
ab. Die Bildung der Nebenprodukte CO, COg und CH3OCHj3 wird mit zunehmen-
dem Methanol-Uberschuss ebenfalls unterdriickt.

Basierend auf den maximal erreichten Formaldehyd-Ausbeuten wird fiir alle wei-
terfithrenden Versuche am P25- und am Rutil-Katalysator unter optimierten Reak-
tionsbedingungen ein molares Eduktverhéltnis von 2,0 zu Grunde gelegt.

7.3. Langzeitaktivitat

Die Stabilitdt der TiO2-Katalysatoren wurde in Standzeitversuchen (24, 48 und 72h
TOS) bei optimierten Reaktionsbedingungen (7" =600 °C, ncm,on/n0, = 2,0, mKat/
Viot =0,12 min-g/Ly) untersucht. Die Ergebnisse fiir 7OS =72h sind in Abbildung
fiir den P25- (A) und den Rutil-Katalysator (B) gezeigt. Die Aktivitaten fir die
ibrigen Standzeiten konnen Anhang [A.2.5| (Abbildung entnommen werden.
Die Deaktivierung des P25-Katalysators ist offensichtlich. Wéahrend einer Ver-
suchszeit von 72 h, sinkt der Methanol-Umsatz von 90 % auf 60 % und der Sauerstofi-
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Abbildung 7.4.: Umsétze und Selektivitdten in Abhédngigkeit der Standzeit fiir
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den P25- (A) und den Rutil-Katalysator (B). Versuchsbedingun-
gen: T'=600°C, mgat = 0,12 g (P25) bzw. 0,3g (Rutil), dp = 200-
300 pm, Vior = 1,0 Ly /min, yeuson = 2,22 %, yo, = 1,13 %.



7.3. Langzeitaktivitat

Umsatz von 98 % auf 65 % Die Selektivitiat zu Formaldehyd geht nur leicht zuriick
und liegt tiblicherweise oberhalb von 70 %. Ein &hnlicher Trend kann fiir alle Ne-
benprodukte festgestellt werden. Nach 72h werden Selektivititen von 16 % (CO),
2,0% (CO2) und 3,5% (CH30CHs3) beobachtet. Die Kohlenstoffbilanz geht mit zu-
nehmender Standzeit leicht zuriick.

Auch am Rutil-Katalysator (Abbildung B) ist ein Riickgang der Umsétze mit
zunehmender Zeit unter Reaktionsbedingungen zu beobachten. Gegeniiber dem P25-
System féllt dieser jedoch geringer aus (von 90 % auf 79 % fiir CH3OH und von 96 %
auf 84 % fir Oz). An Rutil kann weiterhin eine hohere Selektivitiat zum Zielpro-
dukt von rund 81 % iiber die gesamte Versuchszeit hinweg festgestellt werden. In
entsprechend geringeren Mengen werden die Nebenprodukte gebildet (Sco =14 %,
Sco, =1,4%, Scusochs =1,9% nach 72h TOS). Die Kohlenstoffbilanz zeigt keine
Abnahme tiber die Standzeit hinweg und liegt im Mittel bei 99 %. Die identifizierten
Unterschiede beziiglich der Langzeitaktivitdt des P25- und des Rutil-Systems lassen
verschiedene Ursachen beziehungsweise Mechanismen der Deaktivierung vermuten.

Um den Einfluss der Reaktionstemperatur auf die Katalysatordeaktivierung ab-
schitzen zu konnen, wurden weitere Standzeitversuche bei 500 °C (Abbildung [A.26

Anhang|A.2.5) und 550 °C (Abbildung Anhang [A.2.5) durchgefiihrt. Eine Zu-

sammenfassung der erzielten CHyO-Ausbeuten ist fiir alle Temperaturen in Abbil-
dung (Anhang gegeben.

Die Deaktivierung des P25-Katalysators verlduft bei 550 °C deutlich langsamer.
Nach 72h sind die Umsétze an Methanol und Sauerstoff um etwa 5% gegeniiber
den anfinglichen Werten verringert. Mit zunehmender Standzeit steigt die CH2O-
Selektivitat leicht an, wobei die Selektivitit zu Dimethylether entsprechend zuriick-
geht. Fir den Standzeitversuch bei 500 °C werden an P25 konstante Umsétze (85 %
fir Methanol, 93 % fiir Sauerstoff) erzielt. Es findet keine Deaktivierung statt. Die
Selektivitat zu Formaldehyd nimmt mit der Zeit von anfanglich 45 % auf 60 % nach
72h zu. Die CO- und die CH3OCH3s-Bildung verlieren entsprechend an Bedeutung.
Die temperaturbedingten Unterschiede der Umsétze und Selektivitdten in Langzeit-
versuchen bei 500, 550 und 600 °C lassen sich grundsétzlich mit den im Rahmen der
gezielten Temperaturvariation (Kapitel identifizierten Abhéngigkeiten erkléren.

Auch am Rutil-Katalysator stimmen die fiir die drei Temperaturniveaus beob-
achteten, absoluten Unterschiede der Aktivitdt, mit den in Kapitel bestimmten
Trends tberein. Anders als an P25, bleibt die relative Abnahme der Umsétze mit
der Standzeit fiir alle getesteten Reaktionstemperaturen nahezu gleich. Uber eine
Zeit von 72h nimmt der CH3OH-Umsatz um 12 % (550°C) beziehungsweise 10 %
(500°C) und der O2-Umsatz um 11 % (550 °C) beziehungsweise 6 % (500 °C) ab.

Mit Blick auf die absolut erzielten Ausbeuten an Formaldehyd (vergleiche Abbil-
dung Anhang konnen die Unterschiede in der Deaktivierung des Rutil-
und P25-Katalysators anschaulich zusammengefasst werden. An P25 werden bei
600°C die héchsten Werte tiber die ersten 12h hinweg erreicht. Aufgrund der De-
aktivierung sinkt die Ausbeute nachfolgend stark ab. Die CHyO-Ausbeute ist mit
60 % bei 550 °C nahezu konstant und nimmt bei 500 °C von anfanglich 40 % auf 50 %
nach 72 h zu. Bei einer Reaktionstemperatur von 600 °C werden an Rutil hohere, bei
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550 und 500 °C niedrigere Produktmengen als an P25 erzielt. Die Ausbeute sinkt bei
allen Temperaturen mit einer nahezu identischen Rate ab. Die wesentlichen Schluss-
folgerungen der Versuche zur Langzeitaktivitit konnen wie folgt zusammengefasst
werden:

e Sowohl P25- als auch reine Rutil-Systeme deaktivieren unter den angewandten
Reaktionsbedingungen.

e Der Riickgang der Aktivitdt von P25 ist temperaturabhéngig und lauft fiir
hohere Temperaturen schneller ab. Bei einer Reaktionstemperatur von 500 °C
findet keine Deaktivierung statt.

e Die Deaktivierung von Rutil verlauft unabhéngig von der Reaktionstemperatur
und langsamer als am P25-Katalysator.

7.4. Untersuchung der Katalysatordeaktivierung

Um ein besseres Verstédndnis der Deaktivierung zu erreichen, wurden die verwen-
deten Katalysatoren nach der Reaktion charakterisiert. In vergleichbaren katalyti-
schen Reaktionen wird ein Riickgang der Aktivitdt hdufig durch eine Verkleinerung
der spezifischen Oberfliche (bei konstanter Dichte der aktiven Zentren) oder/und
die Abscheidung fester Kohlenstoffspezies verursacht |65]. Fiir den P25-Katalysator
kommt zusatzlich eine Verdnderung der Phasenzusammensetzung hin zu Rutil als
Einflussfaktor in Frage, da Anatas lediglich eine metastabile TiO2-Modifikation dar-
stellt [117]. Die Katalysatoren wurden nach unterschiedlichen Standzeiten mittels
Na-Physisorption, XRD und TGA analysiert, um zeitliche Verldaufe der jeweiligen
Messgrofie zu erhalten.

7.4.1. Deaktivierung des P25-Katalysators

Die Ergebnisse der Physisorptions- und XRD-Messungen sind in Abbildung in
Form der spezifischen Oberfliche Aggr (A) und des Stoffmengenanteils an Anatas
ZAnatas (B) der Katalysatoren zeitabhangig dargestellt.

Die BET-Oberfliche des P25-Katalysators nimmt fiir alle getesteten Reaktions-
temperaturen mit zunehmender Standzeit ab. Wahrend der ersten ein bis zwei Stun-
den TOS liegt die spezifische Oberfliche fiir alle Temperaturen bei etwa 45 m?/g. Im
Vergleich zum Rohmaterial (ApgT =47m?/g) tritt in dieser Zeit keine signifikante
Anderung auf. Fiir lingere Standzeiten geht Apgr leicht, aber unabhingig von der
Reaktionstemperatur, zuriick. Nach 72h TOS werden fiir alle Reaktionstemperatu-
ren spezifische Oberflichen um 37m? /g erreicht. Die temperaturabhiingige Deakti-
vierung von P25 kann folglich nicht mit der Abnahme der spezifischen Oberfliche
erklart werden.

Im Allgemeinen nimmt der Stoffmengenanteil an Anatas (Abbildung B) des
P25-Katalysators mit zunehmender Zeit unter Reaktionsbedingungen ab. Der An-
teil an Rutil steigt entsprechend. Wird Anatas bei héheren Temperaturen behandelt,
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Abbildung 7.5.: Spezifische Oberflichen (A) und Stoffmengenanteile an Anatas
(B) des P25-Katalysators in Abhéngigkeit der Standzeit. Die Re-
aktionsbedingungen entsprechen jenen der in Kapitel vorge-
stellten Versuche. Es ist Vit =1,0 Ly /min in allen Féllen und
yeuson = 2,25 % (fir CH3OH in Ng) sowie yo, =1,14% (fiir Oo

in Nag).
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wird tiblicherweise eine Phasenumwandlung hin zu Rutil beobachtet [118-120]. Die
Umwandlung ist irreversibel und war in der Vergangenheit Gegenstand zahlreicher
Untersuchungen [117]. Die Abnahme von apatas fiir lingere Standzeiten verlauft
im Rahmen der Messungenauigkeit temperaturunabhéngig. Der Anatas-Gehalt geht
von anfanglich 70 % (nach einer Stunde) auf 47 % nach 72 h TOS zuriick. Die Kataly-
satordeaktivierung korreliert folglich nicht mit der Phasenumwandlung von Anatas
zu Rutil.

Ein Vergleich der in Abbildung|7.5((A und B) dargestellten zeitabhéngigen Verlau-
fe legt den Schluss nahe, dass die Verkleinerung der spezifischen Oberfliche und die
Phasenumwandlung von Titandioxid unter Reaktionsbedingungen zusammenhan-
gen. In entsprechenden Studien wurde eine signifikante Volumenkontraktion wéh-
rend der Restrukturierung von Anatas zu Rutil festgestellt [121}/122]. In zusétzlichen
Experimenten wurden Proben des P25-Katalysators (Ad;) in oxidativer (1,14 % O2
in N3) und reduzierender (2,25 % CH3OH in Ng) Atmosphére bei 600°C behandelt.
Die Ergebnisse der Charakterisierung dieser Materialien sind ebenfalls in Abbildung
dargestellt. Der Riickgang des Anantas-Anteils verlduft bei oxidativer Behand-
lung schneller als unter Reaktionsbedingungen. Nach 72 h werden fiir £ anatas Werte
um 11 % erreicht. Umgekehrt ist in reduzierender Atmosphire keine signifikante An-
derung der Phasenzusammensetzung von P25 zu beobachten (Zanatas =75 % nach
72h). Der Einfluss der Gasphasenzusammensetzung auf die Kinetik der Restruktu-
rierung von Anatas zur Rutil wurde bereits in vorangegangenen Arbeiten nachgewie-
sen |123//124]. Auch der Riickgang der BET-Oberfliche iiber die Standzeit hinweg be-
schleunigt sich, wenn der Katalysator oxidativ behandelt wird. Nach 72 h weist dieser
eine spezifische Oberfliche von 16 m? /g auf. Demgegeniiber steht nach der gleichen
Zeitspanne eine Oberfliiche von 48 m?/g in reduzierender Atmosphire. Im Vergleich
zur Reaktionstemperatur hat die Zusammensetzung der Gasphase einen stirkeren
Einfluss, sowohl auf den Anteil an Anatas als auch auf die BET-Oberflache. Dieser
Zusammenhang verdeutlicht die Korrelation zwischen der Phasenumwandlung und
der Verkleinerung der spezifischen Oberfliche.

Zur qualitativen Bestimmung der Bestandteile des am P25-Katalysator im Verlauf
der Reaktion abgeschiedenen Feststoffs wurde eine beispielhafte Elementaranalyse
durchgefiihrt. Die entsprechenden Ergebnisse sind in Tabelle [7.2] zusammengefasst.
Die Analyse zeigt, dass es sich bei dem Feststoff im Wesentlichen um Kohlenstoff
handelt. Weitere Elemente liegen lediglich in Spuren, nahe der Nachweisgrenze der
Methode, vor. Eine quantitative Bestimmung des an P25 bei unterschiedlichen Reak-
tionsbedingungen abgeschiedenen Kohlenstoffs wurde mittels Thermogravimetrie in
einer sauerstoffhaltigen Atmosphére durchgefiihrt. Fir eine Beschreibung der genau-
en Vorgehensweise wird auf Anhang[A.T.2)verwiesen. Die erhaltenen Thermogramme
(eine Auftragung der relativen Masse in Abhéngigkeit der Temperatur) sind in den
Abbildungen |A.37| und [A.38| (Anhang gegeben. Die Oxidation von vorhan-
denem Kohlenstoff d&uflert sich stets in Form einer Abnahme der relativen Masse in
einem Temperaturbereich von 300 bis 600 °C. Zu Beginn der Analysen (20-200 °C)
wird zusatzlich Wasser ausgetrieben. Die Massenverluste in den jeweiligen Bereichen
konnen eindeutig unterschieden werden. In Abbildung|7.6[(A) werden die auf diesem
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Tabelle 7.2.: Ergebnisse der Elementaranalyse des wahrend der Reaktion
(T'=600°C, TOS=T72h, dp=200-300pm) an P25- und Rutil-
Katalysatoren abgeschiedenen Feststoffes.

Stoffmengenanteil x / %
Probe C H N S
P25 8 0,3 <01 0,2
Rutili 04 <01 <01 0,1

Weg bestimmten Massenanteile an Kohlenstoff we den unterschiedlichen Standzei-
ten der Proben des P25-Katalysators zugeordnet.

Bereits nach einer Stunde wird fiir Reaktionstemperaturen von 550 °C und 600 °C
ein Massenanteil an Kohlenstoff um 3,6 % gefunden. Fiir entsprechende Experimen-
te ohne Sauerstoffzufuhr (P25 in Kontakt mit CH3OH und N2 bei 600 °C) ergeben
sich konstante Anteile um wc = 3,7 %. Folglich wird die anféngliche (bei sehr kurzen
Versuchszeiten) festgestellte Menge an Kohlenstoff durch die Interaktion von Me-
thanol mit P25 gebildet. Eine Auswertung der entsprechenden Aktivitaten (siehe
Anhang Abbildung A) macht deutlich, dass in den ersten Minuten die-
ser Versuche eine bestimmte Menge an Methanol nicht-oxidativ umgesetzt wird. Als
gasformige Produkte werden CHy, CO, Hs, HoO und O, detektiert. Die in dieser
Zeit nicht geschlossene Kohlenstoffbilanz suggeriert, dass fester Kohlenstoff unter
diesen Bedingungen das Hauptprodukt darstellt. Die Umsétze nehmen in den ersten
Minuten stark ab. Nach etwa zehn Minuten ist kein Umsatz mehr festzustellen.

Mit langeren Standzeiten nimmt wc bei 600°C stark zu und erreicht zwischen
24h und 72 h konstante Werte nahe 8 %. Bei einer Reaktionstemperatur von 550 °C
nimmt der Kohlenstoffanteil nahezu linear mit der Zeit zu. Im Vergleich zum Ver-
lauf bei 600°C ist das Ausmafl der Feststoffbildung geringer. Unabhéngig von der
Standzeit werden fiir 500 °C konstante Massenanteile von im Mittel 2,9 % erreicht.
Die geringere Menge abgeschiedenen Kohlenstoffs im Verhéltnis zur Wechselwirkung
von P25 mit reinem Methanol ldsst den Schluss zu, dass eine bestimmte Menge des
eingetragenen Sauerstoffs fiir die Oxidation der Abscheidungen verbraucht wird.

Die Deaktivierung des P25-Katalysators kann folglich eindeutig auf eine Abschei-
dung festen Kohlenstoffs wihrend der Reaktion zuriickgefiihrt werden. Bei 600 °C ist
der Riickgang des CH3OH- und Os-Umsatzes wéhrend der ersten 24 h am starksten
ausgepragt und geht mit einer signifikanten Zunahme der Kohlenstoffmenge einher.
Bei langeren Standzeiten verlduft die Deaktivierung langsamer, was auf den nahezu
konstanten Anteil an Kohlenstoff im Zeitraum von 24 bis 72 h zurtickzufiithren sein
kénnte. Sowohl die Abnahme der Aktivitét als auch die Abscheidung von Kohlenstoff
schreiten bei 550 °C deutlich langsamer voran als bei 600°C. In Ubereinstimmung
mit der iiber die Standzeit hinweg konstanten Aktivitit, findet bei 500°C keine
zeitabhingige Verdnderung des Massenanteils an Kohlenstoff statt.
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Abbildung 7.6.: Massenanteile an Kohlenstoff in Abhéngigkeit der Standzeit
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fir P25 (A) und Rutil (B). Die Reaktionsbedingungen ent-
sprechen jenen der in Kapitel vorgestellten Versuche. Es

ist Vcotzl,OLN/min in allen Féllen und ycm,on =2,25% (fur
CHgOH in NQ).



7.4. Untersuchung der Katalysatordeaktivierung

7.4.2. Deaktivierung des Rutil-Katalysators

Eine Verdnderung der Phasenzusammensetzung ist fiir den Rutil-Katalysator nicht
zu erwarten, da Rutil die stabile Titandioxid-Phase darstellt. Weiterhin wurde am
Rutil-System keine signifikante Verdnderung der spezifischen Oberfliche unter Re-
aktionsbedingungen festgestellt. Mit 0,9m?/g vor der Reaktion und 1,1 m?/g nach
der Reaktion (7'=600°C, TOS =24h) ist die spezifische Oberfliche im Rahmen der
Messungenauigkeit als konstant zu betrachten.

Der mittels TGA am Rutil-Katalysator bestimmte Massenanteil an Kohlenstoff
nach der Reaktion ist in Abbildung (B) in Abhéngigkeit der Standzeit aufgetra-
gen. Die entsprechenden Thermogramme finden sich in Abbildung [A.39] und [A.40]
(Anhang . Lediglich fiir eine Reaktion bei 600 °C scheiden sich quantifizierbare
Mengen an Kohlenstoff auf Rutil ab. Mit im Mittel 0,3 % ist wc dabei deutlich gerin-
ger im Vergleich zu den an P25 erreichten Werten. Fiir eine absolute Gegeniiberstel-
lung der gebildeten Kohlenstoffmengen miissen die unterschiedlichen Einwaagen der
beiden Systeme berticksichtigt werden. Aus den Einwaagen und den mittels Ther-
mogravimetrie bestimmten Massenanteilen kénnen die absoluten Stoffmengen an
abgeschiedenem Feststoff berechnet werden. Tabelle fasst die Ergebnisse dieser
Berechnungen zusammen.

In absoluten Zahlen ist die am Rutil-Katalysator abgeschiedene Stoffmenge an
Kohlenstoff im Mittel um einen Faktor von 11 kleiner als an P25. Da die bei 600 °C
katalytisch umgesetzte Menge an Methanol in gleich grofien Zeitrdumen am Rutil-
System grofer ist (vergleiche Kapitel muss diese Diskrepanz in der Kohlen-
stoffbildung auf strukturelle Unterschiede der beiden Systeme zuriickzufiihren sein.
Aufgrund der geringeren Oberflache des Rutil-Systems, sollten die Bedeckungsgrade

Tabelle 7.3.: Absolute Stoffmengen an abgeschiedenem Kohlenstoff an P25- und
Rutil-Katalysatoren. Die Reaktionsbedingungen entsprechen jenen
der in Kapitel dargestellten Versuche bei 600°C. Einwaagen:
mkat =0,12g (P25) bzw. 0,30 g (Rutil).

Standzeit Stoffmenge
Katalysator t/h nc / pmol

P25 24,1 820
46,8 780
71,6 840
Rutil 21,5 68
44,8 58
71,6 85
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der Oberfliche in der katalytischen Reaktion, bei ansonsten gleichen Bedingungen,
signifikant gréfler sein, was die Kohlenstoffbildung aber auch andere Folgereaktio-
nen hemmen kénnte. Zudem koénnten bestimmte Zentren der P25-Oberfliche die
Kohlenstoftbildung begiinstigen. Fiir préazisere Riickschliisse beziiglich der Ursachen
der Kohlenstoffbildung allgemein und der beobachteten Unterschiede in derselben
zwischen P25 und Rutil sind weitere experimentelle Untersuchungen notwendig.

Festzuhalten bleibt, dass eine Verkokung des Katalysators nicht die Ursache der an
Rutil beobachteten Deaktivierung darstellt. Kohlenstoff tritt erst bei Temperaturen
um 600 °C und in viel geringerer Menge als an P25 auf. Wie in Kapitel gezeigt,
verlduft die Deaktivierung an Rutil bei 500, 550 und 600 °C nahezu gleich schnell ab.
Es ist daher davon auszugehen, dass unter den angewandten Reaktionsbedingungen
eine Verdnderung des Rutil-Katalysators stattfindet, welche mit den hier angewand-
ten Methoden nicht nédher bestimmt werden kann. Die daraus resultierende Vermin-
derung der Aktivitat iiber die Standzeit hinweg ist von der Reaktionstemperatur
unabhéngig.

7.4.3. Ansdtze zur Erzielung konstanter Aktivitdaten

Da eine Verkokung des P25-Katalysators die wesentliche Ursache der beobachteten
Deaktivierung darstellt, liegt fiir dieses System die Regeneration in einer Oo-haltigen
Atmosphére nahe. Die Ergebnisse eines Versuchs, in welchem eine Gasmischung mit
einem Stoffmengenanteil von 1,14 % Sauerstoff in Stickstoff zur Regeneration ver-
wendet wurde, sind in Abbildung [7.7) dargestellt. Dabei wurde der P25-Katalysator
zundchst fiir 24 h in der oxidativen Umsetzung von Methanol eingesetzt. Die Reakti-
onsbedingungen waren dabei mit jenen der in Kapitel diskutierten Langzeitver-
suche identisch. Anschlieend wurde der Katalysator fiir zehn Minuten bei 600 °C
regeneriert und danach erneut fiir eine Stunde in der Reaktion eingesetzt. Insgesamt
wurden sieben Zyklen, bestehend aus Regeneration und Reaktion, durchgefiihrt.
Wiéhrend der ersten Reaktionsphase deaktiviert der P25-Katalysator in der aus
den Langzeitversuchen bekannten Weise (Abbildung A). Die erzielten Umsétze
und Selektivititen zeigen eine gute Ubereinstimmung (vergleiche Abbildung .
Nach dem ersten Regenerationszyklus werden sowohl fiir Methanol als auch fiir Sau-
erstoff wieder die anfinglichen Umsétze erreicht. Durch wiederholte Regeneration
kann ein Betrieb mit konstanten CH3OH-Umsétzen (89 %) und CH2O-Ausbeuten
(70 %) realisiert werden (Abbildung B). Die Selektivitdten werden dabei nicht
signifikant beeinflusst. In den ersten Minuten der Regenerationsphase, werden CO
und CO, im Gasstrom detektiert (Abbildung[7.7C). Dies deutet auf eine Oxidation
des am Katalysator abgeschiedenen Kohlenstoffs hin. Nach fiinf Minuten werden kei-
ne Oxidationsprodukte mehr registriert, weshalb die Regenerationszeit unter diesen
Bedingungen tendenziell weiter verkiirzt werden konnte. Die TGA-Messung eines
P25-Systems, welches fiir 24 h unter Reaktionsbedingungen behandelt und anschlie-
Bend fiir zehn Minuten regeneriert wurde, zeigt keinen Massenverlust welcher auf eine
Ablagerung von Kohlenstoff zuriickgefithrt werden konnte (Tabelle[7.4)). Die Entfer-
nung von Kohlenstoff ist unter diesen Umstdnden vollstdndig. Nach insgesamt sie-
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Abbildung 7.7.: Umsétze und Selektivitdten (A), CH3OH-Umsatz und CH3O-
Ausbeute (B) sowie Stoffmengenstréme an CO und COy wiahrend
der Regenerationsphase (C) in Regenerationsexperimenten an
P25. Die Reaktionsbedingungen entsprechen jenen der in Kapitel
vorgestellten Versuche bei 600 °C. Regenerationsbedingungen:
Viot = 1,0 Ly /min, yo, =1,14% in N2, T'= 600 °C, tgeq = 10 min.
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Tabelle 7.4.: Spezifische Oberflichen, Stoffmengenanteile an Anatas und Massen-
anteile an Kohlenstoff nach den Regenerationsversuchen an P25.
Ein Zyklus besteht aus einem Regenerationsschritt (770.S =10 min,
Yo, =1,13% bzw. 10%) und einem Reaktionsschritt (TOS =1h,
YO, = 1,13 %, YCH30H — 2,22 %)

Spez. Oberfliche Stoffmengenanteil Massenanteil

24 h Reaktion + Apgr / m?g! TAnatas | %0 we /| %
1x Regeneration 37,8 60 0

7 Zyklen (1,14 % O2) 28,9 34 2,1

7 Zyklen (10 % O3) 10,1 8 0,8

ben Zyklen (Regeneration/Reaktion) betrigt der Massenanteil an Kohlenstoff 2,1 %.
Folglich sammelt sich, unter den angewandten Versuchsbedingungen, immer noch ei-
ne geringe Menge Kohlenstoff je Zyklus auf der Oberfliche an. Der Massenanteil an
Kohlenstoff ist im Vergleich zu den entsprechenden Langzeitversuchen ohne Rege-
neration deutlich geringer und fithrt nicht zu einer messbaren Deaktivierung des
Katalysators.

Wird, bei ansonsten identischen Versuchsbedingungen, in stéirker oxidierender At-
mosphére (10% Oz in Ng) regeneriert, sind deutliche Verdnderungen festzustellen
(Abbildung Anhang . Auch hier werden nach dem ersten Regenerati-
onsschritt die anfinglichen Umsétze erzielt. Die Selektivitdt zu HoO ist erkennbar
vermindert, diejenige zu CO und Hy erhéht. Mit zunehmender Zyklenzahl nehmen
die Umsétze der Edukte ab. Die Behandlung in sauerstoffhaltiger Atmosphére fiihrt
auch hier zu einer Reaktivierung des Katalysators, allerdings werden die anféng-
lichen Umsétze des vorangegangenen Reaktionsschrittes nicht wieder erreicht. Das
System erfahrt unter diesen Umstinden eine zusétzliche Verminderung der Aktivi-
tat bei Regeneration in oxidativer Atmosphére. Es muss angemerkt werden, dass die
Umsétze iiber die Dauer der zyklischen Fahrweise hinweg trotzdem stets grofer sind
als wahrend der ersten, 24 h dauernden Reaktionsphase.

Tabelle [7-4] fasst die wesentlichen Ergebnisse der Charakterisierung von P25 nach
den Regenerationsversuchen zusammen. Wie zu erwarten, ist bei Regeneration mit
10 % Sauerstoff in Stickstoff nahezu kein Kohlenstoff nach Versuchsende auf dem
Katalysator vorhanden. Die Abscheidung von Kohlenstoff ist hier folglich nicht Ur-
sache des Riickgangs der Aktivitdt. In Ubereinstimmung mit den in Kapitel
diskutierten Charakterisierungen, nehmen Aggr und ZAnatas mit zunehmender Be-
handlungszeit in oxidierender Atmosphére ab. Fiir eine Regeneration mit 1,14 % O2
verbleibt die spezifische Oberflache in einer mit den Langzeitversuchen (Abbildung
vergleichbaren Gréflenordnung. Wird der Sauerstoffanteil der Gasmischung zur
Regeneration erhoht, verkleinert sich die Oberfliche sehr stark. Mit Werten um
10,1 m? /g weist P25 unter diesen Umsténden die kleinste Oberfliche auf, welche im
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Rahmen dieser Arbeit bestimmt wurde. Ein Einfluss dieser signifikanten Vermin-
derung auf die Aktivitat des Katalysators kann nicht ausgeschlossen werden, auch
wenn in einem Bereich von 55 bis 35 m?/g kein Einfluss von Aggr auf die erzielten
Umsétze festgestellt wurde (vergleiche Kapitel . Die Frage ob der beobachtete
Riickgang der Umsétze wahrend der zyklischen Fahrweise (Regeneration mit 10 %
Og2 in Ng) auf eine Deakivierung, oder vorhandene transiente Zusténde des Reakti-
onssystems zuriickzufithren ist, konnte im Rahmen dieser Arbeit nicht abschlieend
geklart werden. Die Umsétze wahrend der gesamten zyklischen Fahrweise sind ein-
deutig grofler als jene, welche ohne Regeneration wahrend der ersten Reaktionsphase
(24 h) erzielt werden. Folglich ist die Regeneration prinzipiell erfolgreich.

Analoge Experimente zur zyklischen Reaktivierung von Rutil mit Sauerstoff (An-
hang Abbildung bestétigen die Schlussfolgerung, dass die Deaktivierung
dieses Systems nicht auf Kohlenstoffablagerungen zuriickzufiihren ist. Wahrend der
Behandlung mit Sauerstoff ist COy im Abgas des Prozesses zu detektieren (Abbil-
dung|A.32| C), was auf eine Oxidation der kohlenstoffhaltigen Ablagerung hinweist.
Die Entfernung dieser Ablagerungen ist vollstdndig, da mittels TGA kein Massen-
verlust der in Sauerstoff behandelten Katalysatoren festgestellt werden konnte. Die
oxidative Behandlung hat keinen Einfluss auf den zeitabhéngigen Verlauf der Umsét-
ze. Die Verminderung der Aktivitdt mit der Standzeit setzt sich fort. Demgegeniiber
sind beziiglich der Selektivitdten am Rutil-System nach oxidativer Behandlung deut-
liche Unterschiede zu verzeichnen. Nach jedem oxidativen Behandlungsschritt sind
die CH2O- und die HoO-Selektivitdt vermindert und jene zu Ho und CO erhoht.
Im Verlauf des Reaktionsschrittes verdndern sich alle Selektivitdten in Richtung
ihrer urspriinglichen Werte. Der Schluss liegt nahe, dass diese Anderung des Re-
aktionsverhaltens auf eine Wechselwirkung des Rutil-Katalysators mit dem zusétz-
lich eingetragenen Sauerstoff zuriickzufiihren ist. Denkbar wére, dass sich wahrend
der oxidativen Behandlung zusétzlicher Sauerstoff an der Oberfliche oder/und im
Bulk anlagert, welcher dann unter erneuten Reaktionsbedingungen abreagiert. Ex-
perimente bei zyklischer Fahrweise in einer reinen No-Atmosphére (Anhang
Abbildung stiitzen diese Annahme. Eine Verdinderung der Selektivitdten durch
den Behandlungsschritt tritt in diesen Versuchen nicht auf.

Eine Regeneration von Rutil in oxidativer Atmosphére ist nicht zielfiithrend, da
Kohlenstoffablagerungen nicht die Ursache der Aktivitdtsverminderung darstellen.
Da die Natur der Deaktivierung nicht bekannt ist, konnte kein Verfahren zur Rezy-
klierung entwickelt werden. Eine zyklische Fahrweise mit schwach oxidativer Rege-
neration fithrt bei P25 zu einer vollstdndigen Wiederherstellung der Aktivitdt und
zu einem Betrieb mit konstanten Umséatzen und Ausbeuten bei 600 °C. Gasgemische
mit hoheren Sauerstoffgehalten wirken sich, trotz Entfernung der Kohlenstoffabla-
gerungen in der Regeneration, negativ auf die Aktivitdt aus.
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7.5. Reaktion an Ti,Oy-Systemen durch Zersetzung von
Titanhydrid

Die Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen an Titandioxid-Katalysatoren
(P25 und Rutil) ermoglichen keine Aussage dariiber, ob eine bestimmte TiO2-Modifi-
kation fiir die katalytische Wirkung erforderlich ist. Mit Blick auf die bekann-
ten Zusammenhdnge im industriellen Silberverfahren, erscheint die Annahme ge-
rechtfertigt, dass sich unter Reaktionsbedingungen eine dynamische Wechselwirkung
zwischen dem Titanvorldufer (beispielsweise TiO2) und gasformigem Sauerstoff in
Form von Adsorptions-, Dissoziations- und Diffusionsschritten ausbildet. Fir Ti-
tandioxid wurde die Dissoziation von molekularem Sauerstoff an Fehlstellen in der
TiOy-Struktur postuliert und experimentell nachgewiesen [125H127]. Im Rahmen
der vorliegenden Arbeit wurde Titanhydrid (TiHs) als zusétzlicher Titanvorlaufer
in der oxidativen Umsetzung von Methanol untersucht. Es erfolgte eine grundlegen-
de Einordnung der katalytischen Aktivitdt sowie der strukturellen FEigenschaften des
Systems vor und nach der Reaktion.

Titanhydrid wurde gezielt zersetzt, um nahezu reines Titan zu erhalten. Die Zer-
setzung fand dabei nach Einwaage direkt im Reaktor statt. Die Probe wurde in
Stickstoff bis zu einer Temperatur von 650 °C mit einer Heizrate von 15°C/min er-
hitzt. Die Abgaszusammensetzung wurde direkt bestimmt. Abbildung (A) zeigt
den gemessen Stoffmengenstrom an Wasserstoff in Abhéngigkeit der Behandlungs-
zeit. Wasserstoff wird im Abgas bei Temperaturen oberhalb von 600 °C detektiert.
Der zeitabhéngige Verlauf des Stoffmengenstroms zeigt einen eindeutigen Peak. Die
Zersetzung verlduft bei 650 °C in unter zwei Stunden vollstéindig ab, in guter Uber-
einstimmung mit vergleichbaren experimentellen Studien [128]. Nach dieser Vorbe-
handlung wurde das entstandene Material bei den entsprechenden Versuchsbedin-
gungen in der Reaktion eingesetzt.

Die temperaturabhédngige Aktivitdt des behandelten Materials wurde durch Va-
riation der Reaktionstemperatur (490-675 °C) bestimmt. Abbildung|7.8](B) fasst die
Ergebnisse dieser Versuche zusammen. Sowohl der Methanol- als auch der Sauerstoff-
Umsatz steigen mit der Temperatur an. Zwischen 490 und 675 °C nimmt der CH3 OH-
Umsatz von 11 auf 85 % und der Oo-Umsatz von 8 auf 97 % zu. Als Produkte werden
CH50, CO, CH30CHj3, HoO und Hs gebildet. CO2 und CH4 werden nur in Spuren
bei Temperaturen oberhalb von 600 °C beobachtet. Die katalytische Reaktion &hnelt
derjenigen an Titandioxid (P25 und Rutil) sehr stark. Bis 650 °C werden Selektivita-
ten zu Formaldehyd um 80 % erzielt. Der thermische Zerfall von Formaldehyd in der
Gasphase bewirkt bei hoheren Temperaturen einen Riickgang der Selektivitidt. Eine
parallele Verstédrkung der CO- und Hs-Bildung ist in diesem Zusammenhang festzu-
stellen. Aufgrund der geringen Umsétze liegen die bei 490 °C gebildeten Mengen an
Kohlenmonoxid und Dimethylether unterhalb der Detektionsgrenze. Dies muss bei
der Bewertung der Selektivitidten in diesem Temperaturbereich beriicksichtigt wer-
den. Maximale Ausbeuten an CH2O werden an dem vorliegenden System bei 650 °C
erreicht.
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Abbildung 7.8.: Ha-Stoffmengenstrom
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In Standzeitexperimenten wurde die zeitabhingige Stabilitdt untersucht. Dazu
wurde TiHo wie vorangehend beschrieben thermisch behandelt und iiber unter-
schiedlich lange Gesamtzeiten bei 650 °C in der Reaktion eingesetzt. Abbildung[A.34]
(Anhang stellt den zeitlichen Verlauf der Aktivitdt tiber 16 h hinweg dar. Es
besteht eine gute Ubereinstimmung mit den Ergebnissen der Versuche an TiOs (sie-
he Abbildung. Die CHyO-Selektivitét ist mit 80 % tiber die Versuchszeit hinweg
konstant. Hauptsdchliches Nebenprodukt ist CO mit einer Selektivitdt von etwa
13 %. Die Methanol-und Sauerstoff-Umsétze gehen mit der Zeit zuriick. Mit einem
Riickgang des CH3OH-Umsatzes von 67 auf 62 % iiber 16 h hinweg, ist das Ausmaf
der Deaktivierung mit jener des Rutil-Katalysators vergleichbar. Zu beachten sind
die mit 650 °C hohere Reaktionstemperatur der hier gezeigten Versuche und die im
Vergleich zum Rutil-Katalysator geringeren Umsétze.

Die Verdnderung der Phasenzusammensetzung der Katalysatoren wurde durch
XRD-Analyse von Proben nach unterschiedlichen Reaktionszeiten verfolgt. Die Dif-
fraktogramme von TiHs und der Katalysatoren nach 1, 6 und 16h TOS sind in
Abbildung dargestellt. Das Rohmaterial zeigt die charakteristischen Reflexe der
TiHs-Phase (ICDD PDF-Nummer: 98-005-6183). Die Diffraktogramme der Proben
nach der Reaktion weisen keine Reflexe des urspriinglichen Materials auf. Unter Re-
aktionsbedingungen reagiert Sauerstoff mit Titan. Nach 1h und 6 h TOS sind Refle-
xe der Rutil-(TiOs-), sowie einer TigO-Phase (ICDD PDF-Nummern: 98-020-2241,
98-008-2085 und 98-002-0041) zu erkennen. Nach 16 h TOS wird statt TizO zusétz-
lich TisO identifziert, was auf eine Zunahme der aufgenommenen Sauerstoffmenge
schlieBen lasst. Nach derzeitigem Stand der Wissenschaft [129] konnen substéchio-
metrische TiO9.(-Materialien in Kontakt mit molekularem Sauerstoff bei hoheren
Temperaturen leicht zu TiO5 oxidiert werden.

Neben der katalytischen Umsetzung von Methanol findet folglich auch eine fort-
schreitende Oxidierung des Katalysators statt. Das durch Zersetzung von TiHg her-
gestellte System, soll daher im Folgenden als Ti,Oy-Katalysator bezeichnet werden.
Die Phasenanteile wurden durch eine quantitative Auswertung der XRD-Messungen
mittels Rietveld-Analyse bestimmt und sind in Tabelle aufgelistet. Mit steigen-
der Reaktionszeit nimmt der Anteil an TiOg (Rutil) zu. Die Anteile der beziiglich

Tabelle 7.5.: Mittels Rontgendiffraktometrie bestimmte Phasenanteile des Ti;Oy-
Katalysators nach der Reaktion.

Stoffmengenanteil = / %

TOS /h TiO;  Tis0 / Ti0O

1 36 64
6 42 58
16 71 29
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e TiH, mTO, #4Ti30 V Tix0

16h TOS

Intensitat

| | |
6h TOS N NTEA Y
| | | | | |

1h TOS - -
| | | | | | |

Rohmaterial

10 20 30 40 50 60 70 80
20/°

Abbildung 7.9.: Rontgendiffraktogramme von TiHs sowie der Katalysatoren nach
1, 6 und 16 h TOS.

Sauerstoff substochiometrischen Phasen TizO und TisO gehen entsprechend mit
zunehmender Standzeit zuriick.

Um weitere Riickschliisse auf die thermisch- und Sauerstoff-induzierten Veran-
derungen des urspriinglichen Titanhydrid-Materials und des TiyOy-Katalysators zu
ermdglichen, wurden TGA-Messungen durchgefiihrt. Dabei wurden die entsprechen-
den Proben sowohl in Stickstoff als auch in synthetischer Luft thermogravimetrisch
vermessen. In Abbildung sind die Thermogramme des Rohmaterials (A) sowie
der TiyOy-Katalysatoren nach Reaktion (B, TGA mit synthetischer Luft) darge-
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stellt. Die Thermogramme von TixOy mit Stickstoff als Trédgergas finden sich in
Abbildung (Anhang . Wird das Rohmaterial in Stickstoff erhitzt, zeigt
sich ab etwa 500 °C ein Riickgang der relativen Masse, welcher direkt auf die Zerset-
zung von TiHy zuriickgefithrt werden kann. Der Temperaturbereich der Zersetzung
zeigt eine gute Ubereinstimmung mit den in der Testanlage erhaltenen Ergebnissen
(Abbildung . Oberhalb von 700°C wird eine deutliche Massenzunahme beob-
achtet. Die relative Masse erreicht bei 1000°C Werte um 108 %. Eine Nitrierung
von reinem Titan in stickstoffhaltigen Atmosphéren ist bei hohen Temperaturen
(T>600°C) tiblich |130}/131].

Bei thermogravimetrischer Analyse von TiHs in synthetischer Luft, steigt die rela-
tive Masse ab 500 °C stark an. Diese Massenzunahme tiberdeckt in diesem Fall sehr
wahrscheinlich die der Zersetzung des Hydrids entsprechende Abnahme. Die relati-
ve Masse erreicht bei 1000 °C Werte um 160 %. Der der Massenzunahme zugrunde
liegende Prozess ist folglich, sowohl beziiglich des Temperaturbereichs als auch des
absoluten Ausmafles, von der vorangegangen festgestellten Nitrierung zu unterschie-
den. Die Adsorption und Einlagerung von Sauerstoff an und in Titan wurde in
fritheren Studien ab Temperaturen von 500 °C beobachtet [132]. Die Totaloxidation
von TiHy fiihrt zur Bildung von Rutil als Endprodukt. Fiir diesen Ubergang wur-
de in vorangegangenen thermogravimetrischen Analysen eine Massenzunahme von
159,8 % beobachtet. [133] Die Ergebnisse der TGA-Messungen unterstiitzen folglich
die Schlussfolgerungen, welche auf Basis der rontgen-diffraktometrischen Untersu-
chungen gezogen wurden.

Fiir alle TiyOy-Systeme nach der katalytischen Reaktion, fithrt die Steigerung der
Temperatur in oxidierender Atmosphére (Abbildung|7.10| B) ebenfalls zu einer Mas-
senzunahme bei hohen Temperaturen durch die Einlagerung von Sauerstoff. Dariiber
hinaus ist fiir die Proben nach 6 und 16h TOS eine geringfiigige Massenabnahme
in einem Temperaturbereich von 400-600 °C zu beobachten. Fiir die Behandlung der
entsprechenden Proben in Stickstoff (Abbildung tritt keine Abnahme der re-
lativen Masse auf. Entsprechend der TGA-Analysen der TiOs-Katalysatoren nach
der Reaktion, kann der Riickgang der relativen Masse auf die Oxidation von Koh-
lenstoffablagerungen zuriickgefithrt werden.

Die absolut aufgenommenen Stoffmengen an atomarem Sauerstoff wurden aus den
gemessenen Massenzunahmen bestimmt. Die Ergebnisse sind in Tabelle aufgelis-
tet. Die durch das Titanhydrid-Rohmaterial (T70S =0h) aufgenommene Stoffmenge
an Sauerstoff liegt etwa eine Gréfenordnung oberhalb jener der TixOy-Systeme nach
Reaktion. Je lénger der Katalysator unter Reaktionsbedingungen gehalten wird, de-
sto geringer ist die wiahrend der anschlieenden TGA-Analyse aufgenommene Men-
ge. Die Aufnahme von Sauerstoff lduft eindeutig einer Séttigung entgegen. Es ist
zu erwarten, dass der Sattigungszustand stochiometrisch nahe an der TiOs-(Rutil-)
Struktur liegt.

Festzuhalten ist, dass die Zersetzung von TiHs und anschlieBender Kontakt mit
Sauerstoff bei hohen Temperaturen zur Ausbildung von Strukturen der allgemeinen
Form Ti,Oy fiihrt. Diese Systeme zeigen in der katalytischen Umsetzung von Metha-
nol zu Formaldehyd ein den TiO2-Systemen &hnliches Verhalten. Die Schlussfolge-
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Abbildung 7.10.: Thermogramme des Rohmaterials (A, TGA mit Stickstoff und
synthetischer Luft) sowie der TiyOy-Katalysatoren nach der Re-
aktion (B, TGA mit synthetischer Luft).
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7. Oxidative Dehydrierung von Methanol zu Formaldehyd an Titandioxid

Tabelle 7.6.: Von TiHs- und Ti Oy-Systemen wéhrend der thermogravimetrischen
Analysen aufgenommene Sauerstoffmengen.

Einwaage Massenzunahme Stoffmenge

TOS /h  m / mg Amgy, | % no / mol
0 57,4 59,2 2,1-1073
1 20,0 30,4 3,810
6 17,3 21,4 2,3-10"
16 23,2 14,7 2,110

rung liegt nahe, dass das eigentliche katalytisch aktive System bei allen untersuchten
Titan-basierten Materialien identisch ist.

7.6. Diskussion moglicher Reaktionsmechanismen

Ein formales Reaktionsschema der oxidativen Umsetzung von Methanol an Titan-
dioxid wurde vom Autor des vorliegenden Manuskripts in einer aktuellen Publika-
tion |115] vorgestellt. Im weiteren Verlauf sollen Mechanismen fiir die hier unter-
suchten katalytischen Reaktionen an Titanoxid-Materialien vorgeschlagen werden.
Dabei wird der aktuelle Stand der Wissenschaft zur Oberflichenchemie von Titan-
dioxid um die experimentellen Ergebnisse ergéinzt, welche in der vorliegenden Arbeit
unter kontinuierlichen und stationéren Reaktionsbedingungen erhalten wurden. Da-
bei werden drei Fille betrachtet: Die nicht-oxidative (Gleichung bis (7.9)) und
die oxidative (Gleichung bis (7.24)) Konversion von Methanol sowie die Ad-
sorption von Sauerstoff (Gleichung (7.10)) an TiOs. Die Indizes (g), (ad) und (G)
stehen dabei fiir gasférmige, an der Oberfliche adsorbierte und im Gitter des Oxids
befindliche Spezies.

Reaktion von Methanol an Titandioxid ohne Sauerstoffzufuhr

In Abwesenheit von Sauerstoff erfolgt der iiberwiegende Anteil der Adsorption von
Methanol molekular (Gleichung (7.1))) [1344137]. Die Dissoziation von Methanol
(Gleichung (7.2)) wurde an Einkristallen [135] und an polykristallinen TiOo-Ober-
flichen [134] nachgewiesen. Dabei wird der Alkohol an koordinativ ungeséttigten
Titan-Kationen (Ti**) und benachbarten Sauerstoffatomen deprotoniert, wobei ei-
ne Methoxy- und eine Hydroxyl-Spezies gebildet werden [134,|135,|138-140]. Die
Adsorption und Dissoziation von Methanol ist bei den in der vorliegenden Arbeit
angewandten Reaktionstemperaturen als nicht reversibel zu betrachten [134}|140].
An Sauerstoff-Fehlstellen (Ti*T-Zentren) fiihrt der Zerfall von Methoxy-Spezies zur
Bildung von Kohlenstoff und Methan (Gleichung bis (7.5))) [1341[135,[138140].
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Die Triebkraft stellt dabei die Neigung der Oberflache zum Ausgleich der Fehlstellen
durch den Sauerstoff des Methanol-Molekiils dar. Die Oxidation des abgeschiedenen
Kohlenstoffs kann zur Bildung von CO fiithren [134}|135}|138]. Die Rekombination
zweier Hydroxyl-Gruppen (Gleichung reprasentiert den Verlust der fiir die Ge-
samtreaktion benotigten aktiven Zentren [134,/135,|138H140]. Die Bildung molekula-
ren Wasserstoffs nach Gleichung wurde ebenfalls beobachtet [134].

Die im Rahmen der vorliegenden Arbeit vorgestellten experimentellen Untersu-
chungen zur nicht-oxidativen Umsetzung von Methanol an Titandioxid (sieche An-
hang Abbildung , bestétigen die wesentlichen Charakteristiken des dis-
kutierten Mechanismus. Als Reaktionsprodukte in der Gasphase wurden CHy, CO,
Hs und HoO detektiert. Kohlenstoff wurde mittels TGA nachgewiesen und stellt das
Hauptprodukt der Reaktion dar. Die Verteilung der kohlenstoffhaltigen Produkte (C
> CHy > CO) stiitzt die in den Gleichungen bis gewidhlte Darstellung
als Folgereaktionen. Experimentell wurde weiterhin molekularer Sauerstoff nach-
gewiesen, weshalb eine Rekombination von Sauerstoffatomen nach Gleichung
moglich sein muss. Unter kontinuierlichen Bedingungen geht der Umsatz an Me-
thanol mit der Zeit schnell zuriick. Nach etwa zehn Minuten ist keine signifikante
Aktivitdt mehr festzustellen. Die Stoffmengenstrome aller Reaktionsprodukte gehen
mit zunehmender Standzeit in nahezu identischer Weise zuriick. Mit Blick auf den
Verlust der aktiven Zentren (Reaktion von Sauerstoff nach den Gleichungen
und sowie Fehlstellenausgleich nach Gleichung ) ist mit einer zeitabhéngi-

CH;0H(g) — CH;OH(ad) (7.1)
CH;0H(g) + O(G) — CH;0(ad) + OH(ad) (7.2)
CH;0(ad) —= CHs(ad) + O(G) (7.3)
CHj(ad) — C(ad) + 3 H(ad) (7.4)

CHj(ad) + H(ad) — CH,(g) (7.5)
C(ad) + O(G) —= CO(g) (7.6)
20H(ad) — H,0(g) + O(G) (7.7)

2H(ad) — Hy(g) (7.8)

20(G) — Oy(g) (7.9)
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gen Verringerung der Aktivitit des Systems zu rechnen. Die auftretende Verkokung
(Gleichung (7.4)) konnte in diesem Zusammenhang ebenfalls eine Rolle spielen.

Adsorption und Dissoziation von Sauerstoff an Titandioxid

Aufgrund der hohen Reaktivitdt von Titan, kann fir Titandioxid-Oberflichen mit
Sauerstoff-Fehlstellen eine bereitwillige Reaktion mit elementarem Sauerstoff erwar-
tet werden [129]. Epling und Mitarbeiter [125] konnten zeigen, dass O an Ti%*-
Zentren einer TiO2(110)-Oberfléche dissoziiert (Gleichung ([7.10)). Dabei wird die
Fehlstelle durch Aufnahme eines Sauerstoff-Atoms (O(G)) in das Gitter aufgefiillt.
Das zweite Sauerstoffatom liegt adsorbiert (O(ad)) an Ti**-Zentren der Oberfli-
che vor. Diese experimentellen Befunde konnten theoretisch bestétigt werden (126,
127]. Neben dem Gittersauerstoff, steht hier folglich auch eine adsorbierte Sauer-
stoffspezies als potentieller Reaktionspartner von Methanol zur Verfiigung. Farfan-
Arribas et al. [139,140] wiesen nach, dass auf diesem Weg Methoxy-Intermediate an
Ti3*-Zentren durch Sauerstoffatome verdringt (nicht umgesetzt) werden kénnen, so
dass CH30 lediglich an Ti**-Stellen der Oberfliche vorliegt. Die Methan-Bildung
wird unter diesen Umsténden gehemmt. Auflerdem kann adsorbierter Sauerstoff mit
Hydroxyl-Gruppen an der Oberflache reagieren [139}/140]. Das Produkt dieser Re-
aktion wurde bislang nicht zweifelsfrei identifiziert |125].

O5(g) — O(G) + O(ad) (7.10)

Reaktion von Methanol an Titandioxid mit Sauerstoffzufuhr

Bei Anwesenheit von Sauerstoff verlauft die Adsorption von CH3OH an TiO» tber-
wiegend reaktiv nach Gleichung , wobei Methoxy- und Hydroxyl-Spezies als
Produkte auftreten [136}/139-141]. Dabei sollte sowohl adsorbierter als auch Git-
tersauerstoff nahe der Oberfliche als Reaktionspartner in Frage kommen, da unter
den in dieser Arbeit angewandten experimentellen Bedingungen mehr als die Half-
te des eingetragenen Sauerstoffs umgesetzt wird. Eine nachfolgende Oxidation des
CH3O-Intermediats (Gleichung (7.12)) fithrt zur Bildung von Formaldehyd [141]. Die
oxidative Umsetzung von Methanol in den ersten beiden Reaktionsschritten stellt
sehr wahrscheinlich den hauptséchlichen Pfad der CH2O-Bildung dar und lduft in
vergleichbarer Weise auch im Silber- und Formox-Verfahren ab [4,5,(14]. Der direk-
te Zerfall der Methoxy-Spezies (Gleichung (7.13))) kann fiir die TiOq-katalysierte
Reaktion nicht vollstdndig ausgeschlossen werden [139,(140], 1duft aber aller Vor-
aussicht nach nicht in einem wesentlichen Ausmafl ab, da Wasserstoff nicht in sto-
chiometrischen Mengen gebildet wird. Im Silberverfahren tritt effektiv eine nicht-
oxidative Dehydrierung auf und entstandener Wasserstoff wird nicht vollstdndig
oxidiert (nm,/nm,0~ 0,67 im Silberverfahren [5|10] gegeniiber 0,12 in der TiO»-
katalysierten Reaktion).
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CH;0H(g) + O(ad)/O(G) —
CH;0(ad) + O(ad)/O(G) —=
CH;0(ad) —

2 CH;0(ad) —

CH,0(ad) —

CH,0(ad) + O(ad) —>
CH,0(ad) —

HCOO(ad) —

HCOO(ad) + H(ad) —>
CHO(ad) —

2H(ad) —

H(ad) + O(ad) —=

H(ad) + OH(ad) —=

2 OH(ad) —~

CH;0(ad) + OH(ad)
CH,O(ad) + OH(ad)
CH,O(ad) + H(ad)
CH30CH;(g) + O(ad)
CH,O(g)

HCOO(ad) + H(ad)
CHO(ad) + H(ad)
COy(g) + H(ad)
CO(g) + HyO(g)
CO(g) + H(ad)
H(g)

OH(ad)

H,0(g)

H,0(g) + O(ad)

(7.11)
(7.12)
(7.13)
(7.14)
(7.15)
(7.16)
(7.17)
(7.18)
(7.19)
(7.20)
(7.21)
(7.22)
(7.23)

(7.24)

Zwei CH3O-Intermediate kénnen nach Gleichung unter Abspaltung eines
Sauerstoffatoms zu Dimethylether abreagieren |129]. Schwach Lewis-saure Zentren
wurden an TiO2-Oberflichen nachgewiesen [142,/143], welche als Séurezentren fiir
die CH30OCH3s-Bildung fungieren kénnten.

In einer nachfolgenden Oxidation von adsorbiertem Formaldehyd, entstehen nach
Gleichung Formiat-Intermediate [141], welche schlussendlich nach Reaktion
(7.18) zu COq reagieren konnen. Die katalytische Folgeoxidation von CH20 zu Koh-
lendioxid lduft erwiesenermaflen im Silberverfahren ab [14], wobei die absolut ge-
bildeten Mengen in der TiOs-katalysierten Reaktion deutlich kleiner sind. Die To-
taloxidation von CH3OH spielt in diesem Zusammenhang sehr wahrscheinlich keine
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Rolle. Aus der an Silber katalysierten Reaktion ist bekannt, dass die Verfiigharkeit
von Sauerstoff ein limitierender Faktor der CO2-Bildung darstellt. Unter typischen
Reaktionsbedingungen wird nur die Folgeoxidation von Formaldehyd-Intermediaten,
jedoch keine Totaloxidation des Methanols beobachtet.

Basierend auf den in dieser Arbeit diskutierten experimentellen Untersuchungen,
erscheint eine Reaktion der Formiat-Spezies nach Gleichung , wie sie von Groff
und Manogue [141] vorgeschlagen wurde, unwahrscheinlich, da die katalytische Bil-
dung von CO und Hs als gekoppelt identifiziert wurde. Daher ist die Darstellung
der CO-Bildung nach den Reaktionsschritten und als vielversprechen-
der zu bewerten. Im Formox-Prozess fiihrt die partielle Oxidation von Formaldehyd
zur Entstehung von Kohlenmonoxid [4]. Unabhéngig vom katalytischen System tragt
bei hohen Reaktionstemperaturen zusétzlich der thermische Zerfall von CHO zur
CO-Bildung bei.

Die Abnahme der Bildungsrate aller kohlenstoffhaltigen Nebenprodukte (CO, COq
und CH30CH3) mit steigender Reaktionstemperatur (vergleiche Diagramme
und in Anhang kann schliissig mit dem vorgestellten Mechanismus
erklart werden. Hohere Temperaturen fiihren zu einer schnelleren Abreaktion nach
Gleichung und . Dies senkt die Bedeckungsgrade von CH30-, CH5O-
und O-Spezies, so dass das Ausmaf} der Folgereaktionen nach Gleichung und
(7.16]) zuriickgeht. Ein dhnliches Verhalten ist dem Silberverfahren eigen. Dort geht
die Selektivitdt zu CO2 mit steigender Reaktionstemperatur zuriick [10,54].

Eine Rekombination von Wasserstoff-Atomen (Gleichung (7.21))) muss auch in der
TiOg-katalysierten Reaktion moglich sein [141]. In allen in dieser Arbeit durchge-
fiihrten experimentellen Untersuchungen an Titandioxid-Katalysatoren wurde stets
elementarer Wasserstoff im Produktgas nachgewiesen. Auch eine teilweise Oxidation
gebildeter H-Spezies nach den Gleichungen ([7.22)) und ((7.23]) ist moglich [139-141]
und im Silberverfahren iiblich [5052,53]. Auch hier stellt die Verfiigbarkeit von Sau-
erstoff einen limitierenden Faktor dar. Die Rekombination zweier Hydroxyl-Spezies
(Gleichung (7.24))) [139,[140] muss effektiv ablaufen, da Wasser ein wesentliches Pro-
dukt des betrachteten katalytischen Systems darstellt.

Die im Rahmen der experimentellen Untersuchungen nachgewiesene Verkokung
der TiOs-basierten Katalysatoren legt den Schluss nahe, dass auch bei kontinuier-
licher Zudosierung von Sauerstoff eine begrenzte Anzahl von Sauerstoff-Fehlstellen
an der Oberfliche temporir vorhanden sind. An diesen Fehlstellen konnte die Koh-
lenstoffbildung nach Reaktion und ablaufen. Eine Bildung von Methan in
einer Folgereaktion ((7.5))) tritt sehr wahrscheinlich nur begrenzt auf und wurde in
Experimenten an TiO2 nicht beobachtet. Demgegeniiber wurde an den von TiHy ab-
geleiteten Systemen eine geringe CHy4-Bildung beobachtet. Eine erhéhte Dichte von
Sauerstoff-Fehlstellen aufgrund der unvollstédndig oxidierten Titan-Phase, konnte in
diesem Zusammenhang als Erklarungsansatz dienen. Eine potentielle Oxidation von
Kohlenstoff (Gleichung ) spielt unter kontinuierlichen Bedingungen sehr wahr-
scheinlich keine Rolle, da auch hier die Knappheit von Sauerstoff eine limitierende
Grofle darstellt.
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7.7. Zusammenfassung

Unterschiedliche Titandioxid-Materialien (P25 und Rutil) wurden als Katalysato-
ren in der oxidativen Dehydrierung von Methanol zu Formaldehyd eingesetzt, wobei
hohe Umsétze und Selektivitdten erzielt werden konnten. CH5O stellt das Haupt-
produkt der Reaktion an TiO9 dar. CO, CO und DME werden als Nebenprodukte
in geringeren Mengen gebildet. In Parameterstudien wurde der Einfluss der Reak-
tionstemperatur, der modifizierten Verweilzeit und des molaren Eduktverhéltnisses
untersucht. Bezogen auf die Formaldehyd-Ausbeute wurden optimale Reaktionsbe-
dingungen bei 600 °C, 0,12 g-min/Lyx und 2,0 molcm,omn/molo, identifiziert.

Die Stabilitdt der Katalysatoren wurde in Langzeitversuchen studiert, wobei fiir
Rutil und P25 Unterschiede im Deaktivierungsverhalten festgestellt wurden. Der
zeitliche Riickgang der Aktivitdt an P25 ist temperaturabhéingig. Bei 600 °C nimmt
der CH3OH-Umsatz von anfianglichen 90 % auf 60 % nach 72 h ab. Bei 550 °C betrégt
der entsprechende Riickgang lediglich 5% und bei 500 °C tritt keine Deaktivierung
auf. Durch eine Charakterisierung der P25-Katalysatoren nach unterschiedlichen Re-
aktionszeiten konnte die Deaktivierung auf Kohlenstoffablagerungen zuriickgefiihrt
werden. Die Deaktivierung von Rutil verlauft langsamer (90 % auf 79 % Methanol-
Umsatz in 72h) als am P25-Katalysator. Eine deutlich geringere Neigung zur Koh-
lenstoffbildung an Rutil wurde als Ursache nachgewiesen. Der zeitabhéngige Aktivi-
tatsverlust schreitet an Rutil unabhéngig von der Reaktionstemperatur voran, was
auf eine zusédtzliche, bislang unbekannte Ursache der Deaktivierung schlielen lasst.

Eine Regeneration des P25-Katalysators, also die Entfernung der Kohlenstoff-
ablagerungen, wurde durch eine Behandlung in einem sauerstoffhaltigen Gasstrom
realisiert. Durch Anwendung einer zyklischen Fahrweise bestehend aus Reaktions-
und Regenerationsschritten, konnten konstante CH3OH-Umsétze (89 %) und CH2O-
Ausbeuten (70%) erzielt werden. Im Vergleich zu den etablierten, industriellen
Silber- und Formox-Verfahren (Gréflenordnung der CHaO-Ausbeute: 90 % [4]) be-
steht eindeutig Optimierungspotential.

Durch thermische Zersetzung von Titanhydrid konnte unter Reaktionsbedingun-
gen die Aktivitét von substochiometrischen Titanoxiden (TixOy) untersucht werden.
Das Produktspektrum und die Abhéngigkeiten der katalytischen Aktivitdt dieser
Materialien stimmen gut mit den an Titandioxid erhaltenen Ergebnissen iiberein.
Auch diese Systeme zeigen eine mit der Standzeit fortschreitende Deaktivierung,
wobei das absolute Ausmaf} des Aktivitdtsverlusts mit dem der Rutil-Katalysatoren
vergleichbar ist. Mittels rontgendiffraktometrischen Analysen wurde eine mit der
Standzeit zunehmende Oxidation zu TiOg nachgewiesen. Die erhaltenen experimen-
tellen Ergebnisse legen die Schlussfolgerung nahe, dass die eigentlichen aktiven Zen-
tren bei allen im Rahmen dieser Arbeit untersuchten Titan-basierten Materialien
identisch sind und eine TiOs-Modifikation nicht zwingend zur Ausbildung der be-
obachteten katalytischen Aktivitat erforderlich ist.

Die Erkenntnisse einschligiger Studien zur Oberflichenflichenchemie von TiO9
lieferten den Rahmen, um die Ergebnisse der experimentellen Arbeiten zur katalyti-
schen Umsetzung von Methanol und Sauerstoff an Titandioxid zu erkldren. Die Kom-
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bination dieser Ergebnisse mit den vorgestellten Untersuchungen im Schiittungsreak-
tor bildete die Grundlage, um einen Reaktionsmechanismus fiir eine kontinuierliche

Betriebsweise zu formulieren.
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8. Simulationsbasierte Bewertung einer
kombinierten Produktion von
Formaldehyd und Wasserstoff

Seit einigen Jahren nimmt das Interesse an Wasserstoff als Rohstoff und chemi-
schem Energiespeicher, sowohl in der Forschung als auch in der industriellen Anwen-
dung, kontinuierlich zu. Wahrend der Transformation hin zu einer COs-neutralen
Wirtschaftsweise ist mit einer signifikanten Wertsteigerung von Wasserstoff zu rech-
nen |2|3]. Die stoffliche Nutzung von Hy-haltigen Nebenproduktstrémen wird unter
diesen Umsténden attraktiver. Bei der Herstellung von Formaldehyd im Silberver-
fahren werden grofle Mengen an Wasserstoff als Nebenprodukt gebildet, welche in
den etablierten industriellen Prozessen thermisch verwertet werden.

In Kapitel [5| wurde gezeigt, dass die Ausbeute an Wasserstoff im Silberverfah-
ren durch eine geschickte Wahl der Prozessparameter gezielt erhoht werden kann.
Ob eine Abtrennung des verfiigharen Wasserstoffs lohnenswert ist, kann auf die-
ser Grundlage jedoch nicht entschieden werden. Im folgenden Kapitel soll daher
das Potential einer kombinierten Produktion von Formaldehyd und Wasserstoff auf
Prozessebene eingeordnet werden. Ausgehend von einer Prozesssimulation des indus-
triellen Wasserballastverfahrens, werden unterschiedliche Methoden zur Abtrennung
von Ho 6konomisch bewertet. Die Einfliisse gezielter Modifikationen am Prozess der
Formaldehyd-Produktion auf die Effektivitét der Separation werden ebenfalls unter-
sucht.

8.1. Allgemeines

Als Referenzverfahren der Formaldehyd-Produktion wurde das industrielle Wasser-
ballastverfahren (siehe auch Kapitel gewéahlt. Dieses diente als Ausgangspunkt
fiir die Kopplung mit Prozessen zur Abtrennung von Wasserstoff. Eine solche Bewer-
tung konnte prinzipiell auch auf das Methanolballastverfahren ausgeweitet werden.
Eine Betrachtung des Formox-Verfahrens eriibrigt sich in diesem Zusammenhang,
da bei dieser Art der Formaldehyd-Produktion kein Wasserstoff als Nebenprodukt
anfallt.

Die Erfahrungswerte aus industriellen Verfahren zur Aufreinigung von wasserstoft-
haltigen Gasgemischen machen deutlich, dass Stickstoff hdufig die am schwersten ab-
zutrennende Komponente ist [144]. Der No-Gehalt eines wasserstoffhaltigen Abgases
kann folglich als ein limitierender Faktor fiir die erreichbare Reinheit des Produkts
betrachtet werden. Andere Komponenten, beispielsweise Wasser und Kohlendioxid,
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sind leichter zu separieren [145H147]. Da im industriellen Silberverfahren Sauerstoff
in Form von Luft zugefithrt wird, macht Stickstoff den Hauptanteil des Abgases
aus [5]. Ist das Ziel die Gewinnung eines reinen Wasserstoffprodukts, so erscheint es
sinnvoll, Modifikationen des industriellen Silberverfahrens zu betrachten in welchen
Ny teilweise oder vollstdandig durch leichter abzutrennende Inertgase ersetzt wird.
Insgesamt wurden daher vier unterschiedliche Prozesse simuliert:

o Referenzfall (RF): Das industrielle Wasserballastverfahren zur Produktion
von Formaldehyd.

o Modifikation 1 (M1): Als Oxidationsmittel wird Luft durch reinen Sauer-
stoff ersetzt. Stickstoff als Inertgas entféllt. Diese Variante stellt einen Grenz-
fall mit minimalen Gesamtvolumenstrémen und maximaler Konzentration an
Wasserstoff im Abgas des Prozesses dar.

o Modifikation 2 (M2): Als Oxidationsmittel wird Luft durch reinen Sauer-
stoff ersetzt. Kohlendioxid ersetzt Stickstoff als Inertgas. Dadurch soll die Ab-
trennung von Wasserstoff erleichtert werden, ohne den Gesamtvolumenstrom
zu verandern.

o Modifikation 3 (M3): Als Oxidationsmittel wird Luft durch reinen Sauer-
stoff ersetzt. Kohlendioxid ersetzt Stickstoff und Wasser als Inertgas. Dadurch
soll die Abtrennung von Wasserstoff erleichtert werden. Gleichzeitig wird der
Anteil an Wasser im Prozess verringert.

Wasserstoff kann mittels verschiedener Operationen (Adsorption, Absorption, Ab-
trennung an Membranen oder durch Verfliissigung und anderen) aus Gasgemischen
separiert werden |145]. Die Grundlagen der Trennung von Stoffgemischen sind gut
erforscht und in einschligiger Literatur (siehe beispielsweise Perry’s Chemical En-
gineers’ Handbook [64]) ausfihrlich dargestellt. Auf eine detaillierte Beschreibung
dieser Grundlagen soll daher verzichtet werden. Die im Rahmen einer Bewertung der
betrachteten Trennverfahren relevanten Zusammenhénge werden in Kapitel[8.2] kurz
dargestellt. Die Anwendbarkeit einer bestimmten Methode héngt von den Bedin-
gungen der konkreten Trennaufgabe ab. Im Rahmen dieser Arbeit sollen vorrangig
industriell etablierte Verfahren zur Gewinnung von Wasserstoffstromen mit hohen
Reinheiten beriicksichtigt werden.

Die Druckwechseladsorption (PSA, engl. Pressure Swing Adsorption) ist ein weit
verbreitetes Konzept zur Aufbereitung von wasserstoffhaltigen Gasgemischen und
wird beispielsweise zur Behandlung von Dampfreformaten eingesetzt |[148]. Namens-
gebend ist die Steuerung der Sorptionsvorginge durch Variation des Betriebsdrucks.
Eine Stofftrennung mittels PSA erfolgt iiblicherweise quasi-kontinuierlich, durch zeit-
versetzte Sorption in mehreren Kolonnen. Als Adsorbentien kommen in der Regel
verschiedene Materialien in einer Kolonne zum Einsatz [148-H150]. In géngigen An-
wendungen werden Reinheiten des Wasserstoffs von iiber 99,999 % erreicht [14§].

Die Behandlung von Gasgemischen an Membranen ist eine weitere etablierte Me-
thode zur Gewinnung von Wasserstoffstromen hoher Reinheit [148]. Die Grundla-
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ge der Stofftrennung an Membranen ist die unterschiedliche Durchlassigkeit (oder:
Permeabilitit) der verschiedenen Komponenten eines Gemischs. Fiir die Separation
von Hy mittels Membranen kénnen Reinheiten von tiber 99 % erreicht werden [151].
Als Werkstoffe fiir Barrieren zur Wasserstoffabscheidung kénnen Metalle, Polymere,
Kohlenstoffe und Keramiken zum Einsatz kommen [152]. Polymer-basierte Mem-
branen zur Wasserstoffabtrennung sind am weitesten verbreitet [151]. Diese wurden
daher als Material fiir die Modellierung von Wasserstoff-selektiven (Ha-selektiven)
Membrantrennverfahren gewéhlt.

Membranen zur selektiven Abtrennung von Kohlendioxid (COs-selektiv) aus Gas-
gemischen sind ebenfalls bekannt. Diese Variante ist im Kontext der untersuchten
Modifikationen 2 und 3 (mit COs als Hauptkomponente des Prozessabgases) in-
teressant. In Studien von Ho und Mitarbeitern [153H156] wurden Membranen zur
Abscheidung von Kohlendioxid aus COs-Hso-Gemischen untersucht. Als Membran-
materialien kamen Amintrdger und pyrogenes Siliziumdioxid in einer vernetzten
Polyvinylalkohol— und Siloxanmatrix zum Einsatz. Zwei Ausfithrungen dieser Mem-
branen, jeweils mit einem optimalen Anwendungsbereich bei niedrigen (ND) und
hohen Driicken (HD), wurden im Folgenden als Material fir die Modellierung einer
COg-selektiven Stofftrennung an Membranen beriicksichtigt. Eine Zusammenfassung
der wesentlichen Eigenschaften aller betrachteten Materialien findet sich in Kapitel
8.2

Neben der Aufbereitung von Gasgemischen durch Adsorption oder Membranver-
fahren, ist die Trennung durch Absorption sehr weit verbreitet, hat sich fiir die
konkrete Anwendung der Wasserstoffabscheidung aber nicht durchgesetzt [148]. Die
Abtrennung von Kohlendioxid mittels Absorption ist industriell etabliert [157], wur-
de in der vorliegenden Arbeit jedoch nicht beriicksichtigt. Fiir die Simulation sind
damit folgende Verfahren zur Behandlung des Abgases des Wasserballastverfahrens
und der modifizierten Prozesse vorgesehen:

o Druckwechseladsorption (PSA)
o Selektive Abtrennung von Wasserstoff an Membranen (Hz-Mem.)

e Selektive Abtrennung von Kohlendioxid an Membranen
(CO2-Mem.-HD, CO2-Mem.-ND)

Hybride Strategien, also Kombinationen der unterschiedlichen Trennverfahren, wer-
den zur Behandlung des Abgases des Silberverfahrens ebenfalls in Betracht gezogen.

8.2. Methoden

Die Grundlage fiir die Bewertung einer kombinierten Formaldehyd- und Wasserstoft-
produktion wurde in drei wesentlichen Schritten geschaffen:

e Simulation der betrachteten Prozesse

o Dimensionierung der wesentlichen Apparate
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o Wirtschaftlichkeitsbetrachtung

Die Prozesssimulation umfasst die Bilanzierung der Stoff- und Energiestréme sowie
die Beschreibung von Umwandlungsschritten (beispielsweise in chemischen Reaktio-
nen) durch Modellgleichungen. Im Rahmen dieser Arbeit wurde fiir die Simulation
der Produktion von Formaldehyd die Software Aspen Plus® verwendet. Nach der
simulativen Abbildung der betrachteten Prozessrouten wurden die wesentlichen Ap-
parate ausgelegt. Dabei kamen bekannte Relationen zwischen Stoff- und Energiestro-
men und den Dimensionen zum Einsatz, welche fiir die Gréfle der jeweiligen Appa-
rate charakteristisch sind. Verdffentlichte Kennwerte der industriellen Formaldehyd-
Produktion wurden ebenfalls verwendet. AbschlieSend erfolgte eine wirtschaftliche
Bewertung der betrachteten Verfahren. Zur Abschitzung der Investitions- und Be-
triebskosten wurden Kostenfunktionen aus einschlédgiger Literatur herangezogen.

8.2.1. Prozesssimulation

Die Simulation der Formaldehyd-Produktion wurde vollstindig mit Aspen Plus®
Version 11 durchgefithrt. Die simulative Abbildung einer semi-kontinuierlichen PSA
ist in Aspen Plus® nur eingeschréinkt und durch Anderungen an Berechnungsrouti-
nen moglich. Modelle zur Abbildung von Membranmodulen sind ebenfalls standard-
méaBig nicht hinterlegt. Daher wurden die zur Aufbereitung des Abgases beriicksich-
tigten Trennverfahren mit Hilfe von Modellgleichungen beschrieben.

Formaldehyd-Produktion

Eine kompakte Zusammenfassung aller fiir die Simulation des Wasserballastverfah-
rens und der Modifikationen verwendeten Prozessparameter findet sich in Tabel-
le (Anhang [A.4.2). Allen Simulationen wurde eine Produktionskapazitit an
Formaldehyd von 90kt /a [4] bei einer Betriebsdauer von 8000 h/a [158] zugrunde ge-
legt. Es wurden typische Verhéltnisse der Eingangsstrome des Wasserballastverfah-
rens (vergleiche Kapitel[2.2.1)) von 1,5 kg crzom/kg 1,0 [445] und 2,5 mol cp,0m/mol o,
[5,/7,8] verwendet. Der Umsatz an Methanol wurde mit 97 % [4,7,159] und die Aus-
beute an Formaldehyd mit 89 % [4L/6/48],159,160] angenommen. Samtliche Verfahren
wurden drucklos, also bei Umgebungsdruck, simuliert [7,8,|13},159]. Fiir die Modifi-
kationen 2 und 3 sollte die zusétzlich eingebrachte COs-Menge gleich grofle Warme-
mengen aufnehmen kénnen, wie der ersetzte Stoffstrom an Stickstoff beziehungsweise
Stickstoff und Wasser. Die molaren Warmekapazititen der Gase wurden nach Glei-
chung bei Reaktionstemperatur bestimmt und diejenige von Wasser wurde
dem VDI Wérmeatlas [161] entnommen. Die Berechnung der Stoffmengenstréome an
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Kohlendioxid erfolgte dann nach Gleichung (8.1)) (fiir M2) und (8.2) (fiir M3).

. CmN, .

NCo, = —mN2 TN, (8.1)
Cm,co,

. CmNy, . CmH,0 .

NCOy = A * N, + A * MH,0 (8.2)
Chm,CO, Cm,co,

Die daraus resultierenden Eduktstrome sind fiir alle betrachteten Prozessvarianten
in Tabelle [8.I] zusammengefasst. Die Temperatur aller gasformigen und fliissigen
Eingangsstrome wurde mit 25 °C spezifiziert.

Alle relevanten Prozesskomponenten (vergleiche Kapitel wurden in Form
einer FlieBbildsimulation in Aspen Plus® implementiert. Das GesamtflieBbild des
Referenzfalls ist in Abbildung[8:1]abgebildet. Eine Darstellung aller FlieBbildsimula~
tionen findet sich in Anhang (Abbildung- . Die wichtigsten Kompo-
nenten des Prozesses sind dabei der Verdampfer (a), der Uberhitzer (b), der Reaktor
(¢), die Reaktorkiihlung (d), der Absorber (e) und die Nachverbrennung (f). Die in
der Simulationssoftware angewandten Modelle zur Abbildung der Prozesskomponen-
ten sind in Tabelle (Anhang aufgefithrt und erldutert. Am Verdampfer
wurde fir den Referenzfall eine Austrittstemperatur von 74 °C [13] angenommen.
Fiir die Modifikationen wurde die fiir die jeweilige Tragergasmenge minimal mogli-
che Verdampfungstemperatur gewahlt (M1:100°C, M2:85°C, M3:40°C). Die Ziel-
temperatur des Uberhitzers wurde fiir alle Prozesse auf 120 °C [5,/7] festgelegt.

Da fiir die katalytische Umsetzung von Methanol im Silberverfahren kein voll-
stdndiges kinetisches Modell verfiighar ist, erfolgte die Simulation des Reaktors mit
Hilfe der angegebenen Umsétze und Ausbeuten. Dabei wurde das folgende, formale

Tabelle 8.1.: Fiir die Prozesssimulation definierte Eingangsstrome, basierend auf
einer Produktionskapazitit an Formaldehyd von 11,25t /h.

Stoffmengenstrom 7; / kmol-h™!

Komponente RF M1 M2 M3

Methanol 421,3 421,3 421,3  421,3
Wasser 4994 4994 4994 -
Luft 802,6 - - -
Sauerstoff — 168,5 168,5 168,5
Kohlendioxid - - 3822  760,1
Gesamt 1723,3 1089,2 14714 1349,9
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Abbildung 8.1.: GesamtflieBbild der Prozesssimulation der Formaldehyd-
Produktion fiir den Referenzfall.

Reaktionsschema verwendet.

CH30H(g) == CH,0(g) + Hy(g) (8.3)

Hy(g) + 0.504(g) — Hy0(g) (8.4)
CHy0(g) + O2(g) — CO4(g) + Hx0(g) (8.5)
CH,0(g) == CO(g) + Ha(g) (8.6)

Das vereinfachte Reaktionssystem bildet das Spektrum der wesentlichen Produkte
ab. Fiir eine detaillierte Ubersicht des Wissensstands zum Reaktionsmechanismus
im Silberverfahren sei auf Kapitel verwiesen. Zur Beschreibung eines Reakti-
onssystems in Aspen Plus® muss der Anteil jeder Reaktion angegeben werden. Die
reagierenden Stoffmengen konnen zu diesem Zweck unter Zuhilfenahme bekannter
Abgaszusammensetzungen [5,8] des Silberverfahrens bestimmt werden. Die Berech-
nungsweise ist in Anhang ausfihrlich dargestellt. Eine Zusammenfassung der
je Reaktion spezifizierten Stoffmengenstrome findet sich in Tabelle Das Reak-
tionssystem wurde fiir alle betrachteten Prozessrouten identisch und bei einer Tem-
peratur von 680°C [4}|6H8}66,159,/162] ausgelegt. Durch den geringeren Anteil an
Inertgas wére bei einer realen Umsetzung von M1 mit einer Temperaturerh6hung im
Reaktor bei ansonsten gleichen Bedingungen zu rechnen. Dieser Einfluss auf das Re-
aktionssystem wurde hier vernachléssigt, da eine kinetische Beschreibung der kataly-
tischen Reaktion ohnehin nicht moglich ist und experimentelle Daten fiir eine solche
Verfahrensvariante nicht verfiigbar sind. Modifikation 1 dient in den vorgestellten
Betrachtungen als Grenzfall minimaler Volumenstréme und somit Apparatedimen-
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sionen. M2 und M3 tragen dem Einfluss der Inertgaslast auf die Temperaturfithrung
Rechnung, wobei potentielle Einfliisse groler COs-Eingangskonzentrationen auf die
katalytische Reaktion vernachléssigt wurden. Der industriell direkt unterhalb des
Katalysatorbetts lokalisierte Rohrbiindelwérmetauscher wurde als Warmeiibertra-
ger mit einer Austrittstemperatur von 150°C [4,6-8,(159] simuliert.

Die Absorption von Formaldehyd und Methanol in Wasser verlduft reaktiv, un-
ter Bildung von Hemiformalen (HF) und Methylenglykolen (MG) unterschiedlicher
Kettenldngen [4,/12,/66,|163]. Die ablaufenden Reaktionen kénnen wie folgt zusam-
mengefasst werden:

CH,0(g) + H,0(l) = HOCH,0H(aq) (8.7)
HOCH,0H(aq) + (n—1)CH,0(aq) = HO[CH,O],H(aq); n=2-8 (8.8)
CH,0O(g) + CH3;0H(aq) == H3COCH,0H(aq) (8.9)

H;COCH,0H(aq) + (n—1)CH,0O(aq) == H3CO[CH,0O] H(aq); n>2  (8.10)

Die Stoffeigenschaften der gebildeten Spezies sind in den von Aspen Plus® verwende-
ten Modellen nicht standardméBig hinterlegt. Bongartz und Mitarbeiter [164] verof-
fentlichten ein Modell zur Beschreibung der reaktiven Absorption von Formaldehyd
und Methanol in Wasser. Dabei wurden die Komponenten MG, und HF,, (n < 10)
in die Simulationssoftware integriert. Die Stoffeigenschaften der Spezies und die ki-
netischen Parameter zur Beschreibung der Reaktionen wurden von Bongartz et al.
aus veroOffentlichten Studien entnommen, aufbereitet und implementiert. Berechnun-
gen des Modells wurden mit experimentellen Daten verglichen und zeigten eine gute
Ubereinstimmung. Das Modell von Bongartz wurde in der vorliegenden Arbeit zur
Simulation des Absorbers angewandt. Fiir eine detailliertere Beschreibung des Mo-
dells sei auf die Originalarbeit [164] verwiesen.

Der Absorber wurde als Kolonne mit vier Trennstufen [7] (vergleiche Abbildung
ausgelegt. Die Nummerierung der Stufen erfolgt dabei von oben nach unten.
Das Reaktorabgas wurde auf der vierten, der Waschmittelstrom oberhalb der ersten
Stufe zugefiihrt. Der Massenstrom an Waschmittel ergab sich aus der Differenz der
fiir das Produkt benétigten und der im Reaktor gebildeten Wassermenge zu 13,8t /h.
Das fliissige Produkt wurde am Sumpf, das Abgas am Kopf entnommen. Auf der
zweiten Stufe wurde die fiir den Eingangsstrom des Prozesses benotigte Wassermen-
ge (mit geringen Mengen an Formaldehyd-Bestandteilen und Methanol) abgezogen.
Die Absorption von CH50 in HsO ist ein stark exothermer Vorgang. Daher wurde
fiir jede Trennstufe eine entsprechende Kiihlung vorgesehen. Sensitivitdtsanalysen
zur Bewertung von Betriebspunkten bei unterschiedlichen entnommenen Warme-
mengen je Stufe und Gesamtwirmemengen wurden in Aspen Plus® durchgefiihrt.
Da bereits auf der vierten Stufe etwa 90 % des Formaldehyds absorbiert werden [6],
wurde der auf der untersten Trennstufe entnommene Warmeanteil mit dem glei-

113



8. Simulationsbasierte Bewertung einer kombinierten Produktion von Formaldehyd
und Wasserstoff

chen Prozentsatz festgelegt. Die minimale Abgastemperatur wurde dabei mit 25°C
und der Gewichtsanteil an CH20O im Produkt mit 37 % [6},66] spezifiziert. Fiir die
vorliegende Arbeit, ist die Verteilung der Warmestréome fiir optimale Betriebspunk-
te (das heifit fiir minimale Gesamtwarmemengen) in Tabelle (Anhang |A.4.2)
zusammenfassend dargestellt.

Die thermische Nachbehandlung des Abgases wurde als adiabat betriebener Re-
aktor (Umgebungsdruck, Luftzahl A=1,1 [165]) realisiert. Es wurde von einer voll-
stdndigen Oxidation aller kohlenstoffhaltigen Komponenten ausgegangen.

Wasserstoffabtrennung

Fiir alle Aufbereitungsstrategien der Abgase der Prozesse zur Produktion von Formal-
dehyd, wurde entsprechend industrieller Anforderungen eine Reinheit des Wasser-
stoffprodukts von 99 % [166-169] als Zielwert definiert.

Fiir Adsorptionsverfahren wird die bendtigte Menge an Adsorbens {iber sogenann-
te Adsorptionsisothermen bestimmt. Die massenspezifische Adsorptionskapazitét ei-
nes Adsorbens ¢; ist im Wesentlichen vom Partialdruck p; der abzutrennenden Kom-
ponente, also vom Gehalt dieser Komponente im Eingangsstrom, abhingig. Fiir die
praktische Auslegung von Adsorbern kommt in der Regel eine Kombination der
bekannten Isothermen nach Langmuir und Freundlich zum Einsatz, welche als Sips-
Isotherme (Gleichung (8.11))) bezeichnet wird [170H173].

1
i,max ° b- i)
inQ, (b-pi) (8.11)

L+ (b pi)n
Dabei entspricht ¢; max der massenspezifischen Kapazitit bei Adsorption einer voll-
stdndigen Einzellage. Weiterhin sind n und b von der Heterogenitdt der Oberfliche
des Adsorbens, beziehungsweise von der Art des Adsorptivs abhingige Parameter.
Zur Aufreinigung von wasserstoffhaltigen Gemischen werden haufig Aktivkohle, zur
Adsorption von Kohlendioxid und Wasser im unteren Bereich der Kolonne, und Zeo-
lithe fiir die Abtrennung der restlichen Komponenten eingesetzt [144}/149,(174]. Die
Parameter der Sips-Isotherme sind fiir Zeolithe und Aktivkohle fiir die hier relevan-
ten Gaskomponenten (N3, CO2, CO und H30) in der Vergangenheit experimentell
bestimmt worden [170,175-178|. Eine Zusammenfassung der verwendeten Parameter
ist in Tabelle (Anhang gegeben. Pellet- und Festbettdichten verschie-
dener Aktivkohle- und Zeolithmaterialien sind ebenfalls bekannt [147,/170,/177H181].
Unter der Annahme einer Porositidt von e =0,4, wurden mittlere Schiittdichten von
Aktivkohle (455kg/m3) und Zeolith (702kg/m?3) berechnet und fiir die Auslegung
verwendet. Weiterhin wurde angenommen, dass die abzutrennenden Gasbestandtei-
le in der Reihenfolge ihrer Sorptionsneigung adsorbieren und keine gegenseitige Be-
einflussung der Sorptionsvorgéinge stattfindet. Eine schematische Darstellung einer
Einzelkolonne fiir ein auf diesen Annahmen beruhendes PSA-System ist in Abbil-
dung[R:2]dargestellt. Insgesamt wurden mehrere PSA-Verfahren mit vier, sechs, acht,
zehn und zwolf Einzelkolonnen [148]158.|179|,182-184] simuliert. Die Gesamtzyklus-
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—p Ausgangsstrom

Adsorption von:
----- Stickstoff
----- Kohlenmonoxid
Aktivkohle | &< | -~ Kohlendioxid

----- Wasser

L Eingangsstrom

Abbildung 8.2.: Schematische Darstellung einer Adsorptionskolonne zur Abtren-
nung von HyO, CO2, CO und Ns mit Aktivkohle und Zeolith.

dauer wurde mit 15 Minuten spezifiziert, wobei der Anteil des Adsorptionsschritts
3,75 Minuten betragt. Es wurde ein Maximaldruck bei Adsorption von 20 bar, ein
Temperaturbereich von 20 bis 35°C und eine Ausbeute an Wasserstoff von 85 %
festgelegt [1484|149,|152,(170,174-178,/182,/1851187].

Zur Simulation von Membrantrennverfahren sind die Permeabilitdt p; und die
Selektivitat a; der Membran entscheidende Groflen. Fiir die gewdhlten Membran-
materialien (vergleiche Kapitel[8.1]) sind experimentell bestimmte und veréffentlichte
Kennwerte in Tabelle (Anhang aufgelistet. Der Gasstrom einer Spezies
1, welcher durch die Membran stromt, wird als Flux J; bezeichnet. Dieser ist eine
Funktion der Permeabilitat, der Membrandicke s und der Druckdifferenz zwischen
Eingangs- und Permeatseite. Der Flux kann nach Gleichung bestimmt wer-
den [151,/152.|168,169,/188].

Pi - (pi,O - pi,Perm)
S

Ji=—

(8.12)

Die Temperaturabhéngigkeit der Permeabilitit einer Membran wird oft mit Hilfe
von Arrhenius-Ansédtzen beschrieben. Aufgrund des hier angewandten, engen Tem-
peraturbereichs (20 bis 50 °C fiir Hp-selektive und 107°C
fiir COg-selektive Trennungen) wurde diese Abhéngigkeit vernachldssigt. Eine even-
tuell notwendige Erwarmung des Gasgemisches auf die jeweilige Betriebstemperatur
wurde in dieser Arbeit nicht beriicksichtigt. Weiterhin wurde fiir alle Membrantren-
nungen von bindren Mischungen aus COs und Hs ausgegangen. Die Abtrennung
von Wasserstoff mittels Membranen fiir den Referenzfall ist aufgrund der grofien
Stickstofflast nicht zielfithrend. Es wurde angenommen, dass die Anteile an HyO
und CO im Abgas des Absorbers des Silberverfahrens vernachliassigbar sind. Fiir bi-
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ndre Gemische kann der Anteil einer durch die Membran abgetrennten Komponente
Yi Perm am Volumenstrom des Permeats nach Gleichung (8.13)) und (8.14) bestimmt
werden [189).

) 1 Qi i - Us
_ Yio(0ij — 1) Y porm + L Y0 (8.13)
Drel Prel Prel

0= (Cki’j - 1) 'yZZ,Perm + |1 - Q5 —

PPerm
Po

Dabei wird angenommen, dass die Fithrung von Eingangsstrom und Permeat im Ge-
genstrom erfolgt und die Konzentration der Spezies im Permeatstrom der Konzen-
tration an der Membranoberfliche entspricht. Fiir Ho-selektive Trennungen wurde
die Ausbeute in einem Bereich von 90 bis 99 % und der Einspeisedruck zwischen 5
und 20 bar variiert [150}/151,/190,{191]. Bei selektiver Abtrennung von Kohlendioxid
sind Ausbeuten von 90 % realistisch [153-156], wobei ein Druck von 15 bar [153] fiir
die HD- und von 4 bar [154,|155] fir die ND-Variante festgelegt wurde.

Prel = (8 14)

8.2.2. Dimensionierung

Durch eine quantitative Bestimmung der charakteristischen Grofien der Prozess-
komponenten, wurde die Grundlage fiir die wirtschaftliche Bewertung der Gesamt-
prozesse gelegt. Im Folgenden soll die Vorgehensweise bei der Dimensionierung der
Hauptapparate dargestellt werden.

Behilter

Die ausschlaggebende Grofie zur Dimensionierung von Behéltern (in dieser Arbeit
der Reaktor, sowie die Ab- und Adsorptionskolonnen) ist das Gesamtgewicht. Die
Masse mp eines Behilters aus Stahl kann mit Hilfe des in Gleichung darge-
stellten empirischen Ansatzes in guter Ndherung bestimmt werden [158].

gy - 2107 ca D (h;B +0,8- Hp) - dp (8.15)

Dabei ist Dy der Behélterdurchmesser, Hg die entsprechende Héhe und g die Fallbe-
schleunigung. Der Faktor ¢yt dient der Beriicksichtigung des Gewichts von Einbau-
ten. Fiir Behélter mit vielen Einbauten (zum Beispiel Trennkolonnen) sind Werte
um 1,15, fur einfachere Behélter (in diesem Fall der Reaktor) um 1,08 tblich [158].
Die notwendige Wandstérke dp ist abhidngig von der maximal zuldssigen Spannung
und somit von den Festigkeitseigenschaften des verwendeten Stahls, der Temperatur

und dem Druck. Die Berechnungsweise von Wandstérken fiir Druckbehélter nach
ASME-Standard ist in Anhang beschrieben.
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Warmeiibertrager

Alle in dieser Arbeit simulierten Warmeiibertrager wurden als Rohbiindelwérme-
tauscher dimensioniert. Die Auslegung erfolgte anhand einer Methodik welche von
Towler und Sinnot [158] beschrieben wurde. Die fiir den Warmeaustausch benétigte
Fléche ist eine charakteristische Grofle fiir die Dimensionierung von Warmetber-
tragern. Sie kann allgemein iiber den Warmestrom @, den Wirmeiibergangskoef-
fizienten k und die mittlere, logarithmische Temperaturdifferenz ATin berechnet
werden [158] (siehe Gleichung (8.16))).

Q

Awiy = ——— 8.16
WO = AT (5.16)

Fiir im Gegenstrom betriebene Wirmeiibertrager kann ATjx nach folgender Formel

erhalten werden.
(Twy —Tx2) — (Tw2 — Tk 1)

) (Tw,1 — Tk,2>
nf—=

Two — Tk
Hierbei sind Ty,; und Tk die Eintritts- und Ty 2 und Ti o die Austrittstempera-
turen des warmen beziehungsweise des kalten Stroms. Abhéngig von der Art des
Ubertragers, sowie der Aggregatzustinde und weiteren Eigenschaften der Fluide
kénnen typische Wertebereiche fiir den Warmeiibergangskoeflizienten angegeben
werden [158]. Tabelle fasst die im Rahmen dieser Arbeit relevanten Wertebe-
reiche zusammen. Fiir den Uberhitzer und den Wirmetauscher nach dem Reak-
tor wurde jeweils ein Koeffizient von 100 W/(m?.°C) gewihlt. Fiir den Verdampfer
wurde k=1000W/(m?-°C) gesetzt. Fiir die Wirmeiibergangskoeffizienten bei der
Zwischenkiihlung am Absorptionsturm wurden je Trennstufe unterschiedliche Werte
festgelegt. Die entsprechenden Berechnungen und Ergebnisse sind in Anhang
beziehungsweise Tabelle aufgefithrt. Fiir die Dampfversorgung wurde davon

ausgegangen, dass Sattdampf mit einem Druck von 5bar [4] zur Verfiigung steht.
Die Siedetemperatur von Wasser betrigt unter diesen Bedingungen 152 °C [161].

ATix =

(8.17)

Tabelle 8.2.: Typische Wertebereiche des Wérmetibergangskoeffizienten [158] fiir
verschiedene Warmeiibertrager und Fluide.

Komponente Art Heiles Fluid Kaltes Fluid &k /W-(m? - °C)
Uberhitzer Erhitzer Dampf Gase 30 — 300
Reaktor Kiihler Gas Wasser 20 - 300
Absorber Kiihler org. Losungsmittel Wasser 250 — 750
Absorber Kiihler Wasser Wasser 800 — 1500
Verdampfer  Verdampfer Dampf wassr. Losungen 1000 — 1500
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Reaktor

Zur Bestimmung des Reaktordurchmessers wurden publizierte Methanol-Belastungen
tiber die Querschnittsfliche des Reaktors (mcm,on,r) herangezogen. Belastungen
um 2 tcpson/(hm?) [5,7,}8,/13] sind im Silberverfahren {iblich und wurden fiir die
Dimensionierung verwendet. Unter Beriicksichtigung des Eingangsmassenstroms an
Methanol kann die Querschnittsfliche des Reaktors nach Gleichung bestimmt
werden. Der Durchmesser des Reaktors ergibt sich entsprechend.

i
A = OO0 (8.18)
MCH;0H,R

Es wurde vereinfachend angenommen, dass die Querschnittsfliche des Reaktors der
Flache des Katalysatorbetts entspricht. Die Hohe der Katalysatorschicht wurde auf
drei Zentimeter |4] festgelegt. Die Verweilzeit der Gase in der Schiittung 7schitt ergibt
sich nach Gleichung aus der Leerrohrgeschwindigkeit des Eingangsstroms ug g
und der Betthohe Hgepiitt-

_ Hsenitt  Hsenitt - Ar
TSchiitt = = g
UQ,R Vor

(8.19)

Die Masse des verwendeten Katalysators kann nach Gleichung (8.20) berechnet wer-
den. Es wurde von einer Porositét der Schiittung von e =0,4 [192] ausgegangen.

MKat = (1 - 6) : VSchiitt * PKat (820)

Der unterhalb der Schiittung des Katalysators lokalisierte Rohrbiindelwédrmetau-
scher nimmt den grofiten Teil des Reaktorbehélters in Anspruch. Eine Abschitzung
der Reaktorhohe wurde mit Hilfe der berechneten Ubertragungsfliche durchgefiihrt
(siche Gleichung (8.16)). Eine detaillierte Beschreibung der Dimensionierung des
Wérmeiibertragers findet sich in Anhang [A.4.2] Die Gesamthohe des Reaktorbehél-
ters ergibt sich als Summe der Hohe des Katalysatorbetts und des Warmeiibertra-
gers. Zusétzlich wurden Zuschlige fiir die Einlaufstrecke und die Ubergéinge beriick-
sichtigt. Die Distanz zwischen Schiittung und Behélterdeckel wurde mit 25 % des
auBeren Reaktordurchmessers Dg , festgelegt. Dabei gilt Dr o = Dgr + 2 - dr. Der
Abstand zwischen dem Katalysatorbett und dem oberen Ende der Rohre wurde mit
fiinf Zentimetern 5] angenommen. Der gleiche Abstand wurde zwischen dem unteren
Ende der Rohre und dem Behalterboden angesetzt. Zur Berechnung der Wandstarke
des Reaktorbehiilters dg soll auf Anhang verwiesen werden.

Absorber

Zur Bestimmung der Masse des Absorptionsturms miissen nach Gleichung (8.15))
der Durchmesser und die Hohe bekannt sein. Die Berechnung des Durchmessers
erfolgt iiber die Querschnittsflache der Kolonne Aaps, welche nach Gleichung (8.21))
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bestimmt werden kann.

Anps = (8.21)

Der Massenstrom des Reaktionsgases mpg (der aus dem Reaktor austretende Gass-
trom) wurde direkt aus der Fliefbildsimulation entnommen. Der flichenbezogene
Durchsatz des Reaktionsgases wurde zu 1hirg s =5t/(m?h) [7] gewihlt. Die Ge-
samthohe der Kolonne Hpps wurde anhand industrieller Kennwerte auf 22m |[7]
festgelegt. Die Anzahl der Trennbdden wurde unter Beriicksichtigung eines Abzugs
von je 0,5m fiir die Zufithrung an Kopf und Sumpf sowie einem durchschnittlichen
vertikalen Abstand der Béden spgden von 0,5 m nach Gleichung berechnet.
Nigen = 220 1 (8.22)
SBéden
Dabei wurde angenommen, dass der Innendurchmesser des Absorbers dem Durch-
messer der Kolonnenbdden entspricht. Im industriellen Wasserballastverfahren wird
die obere Stufe des Absorbers typischerweise mit Glockenbdden bestiickt [5]. Daher
wurden 25 % der Boden als solche und die restlichen als Siebbéden angenommen.
Zur Berechnung der Wandstérke des Absorberbehélters daps wird auf Anhang

verwiesen.

Fiir die Abschétzung der Ausmafle der Warmeitibertrager je Trennstufe, wurde eine
separate Simulation durchgefiihrt. Dabei wurde an jeder Stufe Fliissigkeit abgezo-
gen, gekiihlt und anschliefend wieder zuriickgefiihrt. Uber eine Sensitivitdtsanalyse
wurde der zu kithlende Massenanteil des jeweiligen Fliissigkeitsstroms bestimmt. Ziel
war die Identifizierung eines Betriebspunkts mit minimaler Abweichung zur Gesamt-
simulation. Eine detaillierte Beschreibung der Vorgehensweise ist in Anhang [A:4.2]
zu finden.

Adsorber

Fiir die Grofle eines Behilters zur Druckwechseladsorption ist die eingesetzte Masse
an Adsorbens mads schiitt, beziehungsweise das Volumen der daraus resultierenden
Schiittung Vads,schiitt charakteristisch. Uber den Ansatz der Sips-Isotherme (verglei-
che Kapitel [8.2.1)) wurde die entsprechende Masse nach Gleichung (8.23)) bestimmdt.
e
M Ads,Schittt = — (8.23)
7
Dabei sind n; die {iber die Dauer des Adsorptionsvorgangs aufzunehmende Stoff-
menge der Komponente i und ¢; die massenspezifische Adsorptionskapazitidt. Das
Volumen der Schiittung berechnet sich dann nach Gleichung (8.24]).

mAdS7SChﬁtt (8 24)

VAds,Schiitt =
PAds,Schiitt
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Ublicherweise wird der Sorptionsvorgang abgebrochen, wenn sich die Massentrans-
ferzone in der Mitte der Kolonne befindet [149]. Das ermittelte Schiittungsvolumen
wurde daher mit einem Faktor von zwei multipliziert, um das Volumen der Kolonne
Vads zu ermitteln. Die Menge an Adsorbens, die fiir die eigentliche Adsorption be-
notigt wird wurde nicht verdndert. Das Gesamtvolumen eines zylindrischen Adsorp-
tionsbehélters wird iiblicherweise mit 125 % des Volumens der Adsorbentien [15§]
spezifiziert und berechnet sich folglich zu Vaqs = 1,25 - 2 - Vags Schiits- Die Hohe der
Adsorptionskolonne Hpqgs und ihr Durchmesser Djqs konnen dann entsprechend be-
stimmt werden. Ein Faktor von Héhe zu Durchmesser von drei ist iiblich [158] und
wurde zur Berechnung verwendet. Zur Berechnung der Wandstérke der Adsorpti-
onsbehélter dpags wird auf Anhang verwiesen.

Membranmodule

Die maf3igebliche Grofle zur Dimensionierung eines Membranmoduls ist die bendtigte
Membranflache. Diese kann mit dem Stoffmengenstrom der permeierenden Spezies
n;, dem Flux J; und unter Beriicksichtigung von Gleichung (8.12) wie folgt angege-
ben werden. . )
n; i, Perm * SMem
Apemm = — = ’ 8.25
¢ Jz 2 (pO *Yi,0 — PPerm ° yi,Perm) ( )

Der Druck auf der Permeatseite wurde dabei dem Umgebungsdruck gleichgesetzt.

Sonstige Apparate

Die Auslegung sdmtlicher Pumpen und Geblése erfolgte auf Basis des zu férdernden
Volumenstroms der Fluide. Notwendige Prozessdaten wurden der Simulationssoft-
ware entnommen. Die zur stofflichen Aufbereitung des Abgases des Silberverfahrens
notwendigen Kompressoren wurden mit Hilfe der in Aspen Plus® berechneten Leis-
tung dimensioniert. Zur Abbildung der Nachverbrennung geniigt die Leistung der
Brennkammer, welche direkt der Simulation entnommen wurde.

8.2.3. Wirtschaftlichkeitsbetrachtung

Die Ermittlung der Investitions- und Betriebskosten, welche die Grundlage fiir einen
Vergleich der Wirtschaftlichkeit der betrachteten Prozessrouten bilden, erfolgte nach
einer von Towler und Sinnot [158] beschriebenen Methodik. Alle verwendeten An-
gaben (Preise, Kostenfunktionen und andere), welche ausschlieBlich auf Grundlage
des US-Dollar verfiigbar waren, wurden iiber den zum Zeitpunkt der Datenerhebung
giiltigen Wechselkurs in Euro umgerechnet.

Investitionskosten

Die Investitionskosten umfassen die zur Errichtung einer Produktionsanlage anfal-
lenden Ausgaben. Sie werden in der Regel in innerbetriebliche (ISBL, engl. Inside
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Battery Limits) und auBerbetriebliche (OSBL, engl. Outside Battery Limits) Kosten
unterschieden.

Die ISBL-Kosten werden durch die Ausgaben fiir die Hauptapparte (Reaktoren,
Kolonnen, Warmeiibertrager und andere) wesentlich bestimmt. Die Berechnung der
Kosten von Prozesskomponenten erfolgte in dieser Arbeit mit Hilfe von Kostenfunk-
tionen des in Gleichung gezeigten Typs |158].

K;=a;+b;-S" (8.26)

Die Skalierungsgrofie S (die wesentliche, charakteristische Grofie eines Apparats zur
Beschreibung seiner Kosten) und die Parameter a, b und n sind von der Art der
Komponente abhéingig. Faktoren von Kostenfunktionen der hiufigsten, industriel-
len Apparate sind tabelliert verfigbar [158]. In Tabelle sind die im Rahmen
dieser Arbeit verwendeten Parameter zusammengefasst. Lag das Ausmaf eines Ap-
parats auflerhalb der Grenzen der Skalierungsgrofie, wurden die Kosten mehrerer
Anlagen in MaximalgréBe berechnet und aufsummiert, bis der verbleibende Wert
im Glltigkeitsbereich lag. Fiir die Kostenabschitzungen wurden alle Durchmesser
und Léngenangaben, welche wihrend der Dimensionierung bestimmt wurden, auf
die néchste durch fiinf teilbare Zahl aufgerundet. Eine Abschétzung der Kosten fiir
die Warmeiibertrager des Absorbers (siehe Kapitel und Tabelle in Anhang
erfolgte nur fiir den Prozess RF. Der Anteil der Kosten des Warmeiibertra-
gers an den Gesamtkosten der Absorptionskolonne wurde fiir die Varianten M1, M2
und M3 als konstant angenommen. Zur Bestimmung der Kosten fiir das Gehéuse
eines Membranmoduls wurde davon ausgegangen, dass diese 25 % der Ausgaben fiir

Tabelle 8.3.: Parameter der Kostenfunktionen fiir die angewandten Komponenten

[158].

Komponente S Bereich von S a b n

Behilter (ss) m/kg 120 - 250000 17400 79 0,85
Brennkammer (cs) Q/MW 0,2 - 60 80000 109000 0,8
Geblise (cs) V/m3st 200 - 5000 4450 57 0,8
Glockenbdden (cs) D/m 0,6-5 340 640 1,9
Pumpen (cs) V/Ls 0,2 - 126 8000 240 0,9
Siebboden (cs) D/m 0,6-5 130 440 1,8
Verdampfer (cs) A/m? 11 - 640 330 36000 0,55
Verdichter (ss) P/kW 75 - 30000 580000 20000 0,6
Wirmeiibertrager (cs) A/m? 10 - 1000 28000 54 1,2
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die Membranfliche entsprechen [158]/193,/194]. Fiir Kostenfunktionen von Apparaten
aus kohlenstoffhaltigem Stahl (cs, engl. carbon steel) wurden die bestimmten Appa-
ratekosten mit einem Verrechnungsfaktor von 1,3 auf Edelstahl (ss, engl. stainless
steel) umgerechnet |15§].

Die Summe der Apparatekosten wurden mit einem Regionalfaktor fregion von 1,1
multipliziert, um die Produktion am Standort Deutschland zu beriicksichtigen. Wei-
terhin wurde der sogennannte Lang-Faktor ( frang = 4,74) verwendet, um die Kosten
fiir Rohrleitungen, Elektrik, Mess- und Regelungstechnik und weiterer Bauteile mit
einzubeziehen. Die Berechnung der ISBL-Kosten kann folglich nach Gleichung

zusammengefasst werden.
KispL = fRegion : fLang : (Z Kz) (827)
i

Die OSBL-Kosten umfassen Beitrdge aus der Stromerzeugung, dem Betrieb von
Sicherheitseinrichtungen, Werkstédtten und weiteren peripheren Einrichtungen. Der
Umfang der auflerbetrieblichen Kosten wird standardméfig {iber die ISBL-Kosten
abgeschatzt. Fiir grofiskalige Prozesse wird davon ausgegangen, dass die OSBL-
Kosten etwa 40 % der innerbetrieblichen Kosten betragen. Die Gesamtinvestitions-
kosten ergeben sich dann nach Gleichung .

Kinvest = Kispr, + KosBL (8.28)

Betriebs- und Produktionskosten

Die Betriebskosten bilden die Grundlage des Vergleichs der Rentabilitéit der betrach-
teten Prozessrouten und werden allgemein in fixe und variable Kosten unterteilt.
Einen weiteren Beitrag der Betriebskosten stellt die Riickzahlung der Gesamtinves-
tition (ROI, engl. Return Of Investment) dar. In der vorliegenden Arbeit wurde eine
Riickzahlungsrate von 10 % der Gesamtinvestitionskosten pro Jahr veranschlagt.

Die Fixkosten umfassen Ausgaben fir Wartungen, Gehalter, Versicherungen und
weitere Positionen. Eine Ubersicht der zur Berechnung der Produktionskosten be-
riicksichtigten Fixkosten fiir die Formaldehyd-Herstellung ist in Tabelle gegeben.
Fir die betrachteten Anlagen zur Abgasaufbereitung wurden pauschal fiinf Prozent
der Summe aus ISBL- und OSBL-Ausgaben als Fixkosten festgelegt. Zusétzliches
Personal (und daraus entstehende Geschéftskosten) wurden fiir die Nachbehandlung
nicht einkalkuliert.

Zu den variablen Kosten gehéren Zahlungen fiir Rohstoffe, Verbrauchsgiiter, Ab-
fallentsorgung und andere. Eine Zusammenfassung aller Preise der im Rahmen dieser
Arbeit beriicksichtigten Stoffe und Materialien findet sich in Tabelle (Anhang
[A.4.2). Die Standzeit des Katalysators wurde mit 120 Tagen [4,6l[159/195] festgelegt,
was drei Wechseln der Schiittung pro Jahr entspricht. Da hier mit den Kosten fiir
reines Silber gerechnet wurde, sind im realen Fall tendenziell niedrigere Kosten zu
erwarten, da sich der Katalysator elektrolytisch regenerieren lasst. Es wurde ange-
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Tabelle 8.4.: Beriicksichtigte jahrliche Fixkosten zur Berechnung der Produktions-
kosten des Wasserballastverfahrens [158].

Position Nummer Kosten / €-a!
Gehalt Anlagenfiihrer (Anzahl: 20 [5]) (1) 50000 [196]
Gehalt Vorgesetzte (2) 25 % von (1)
Direkte Geschéftskosten (3) 50 % von (1) 4 (2)
Wartungskosten (4) 3% von ISBL
Steuern, Versicherungen (5) 1% von ISBL 4+ OSBL
Miete, Pacht (6) 1% von ISBL + OSBL
Allgemeine Geschéftskosten (7) 65 % von (1) 4+ (2)+(3)
Umweltausgaben (8) 1% von ISBL 4+ OSBL

nommen, dass fiir den Bezug von Luft aus der Umgebung und Kohlendioxid aus
Abgasquellen keine Kosten anfallen. Bei der Herstellung von Formaldehyd entfallt
die Abfallentsorgung aufgrund der Verbrennung des Abgases. Die freigesetzte Warme
wird zur Dampferzeugung genutzt, wodurch Brennstoffkosten eingespart werden. Zur
Einpreisung der Einsparungen wurde Steinkohle zu einem Preis von Pgg =39,6 €/t
als Brennstoff gewdhlt. Die gesparten Kosten kénnen nach Gleichung aus dem
Verhéltnis der Heizwerte des Abgases und der Kohle (29 MJ/kg) bestimmt werden.
Die notwendigen Gréflen wurden der FlieSbildsimulation entnommen.

H Abgas

HBS : mAbgas . tProd (829)

Kgs = Ps - mps = Pgs -

Die Lebensdauer der Verbrauchsmaterialien bei der Abgasaufbereitung wurde auf
fiinf Jahre festgelegt. Damit miissen jahrlich 20 % der Adsorbentien beziehungsweise
der Membranflédchen erneuert werden.

Die Gesamtbetriebskosten wahrend der ersten zehn Betriebsjahre (KBetrich, t<10a)
berechnen sich nach Gleichung als Summe der fixen und variablen Betriebs-
kosten, sowie der Riickzahlungsrate der Gesamtinvestition. Nach erfolgter Refinan-
zierung, ergeben sich die Gesamtbetriebskosten entsprechend Gleichung .

KBetrieb,tSlOa = KBetrieb,var + KBetrieb,ﬁx + ROI (830)
KBetrieb,t>10a = KBetrieb,var + K Betricb,fix (8.31)

Die Kosten zur Produktion von Formaldehyd und Wasserstoff (Produktionskos-
ten in €/kg) wihrend und nach der Refinanzierungsphase, ergeben sich dann unter
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Beriicksichtigung der entsprechenden Produktionskapazitdten wie folgt:

KBetrieb, t<10a

: 8.32
MProd ( )

Kprod, t<10a =

KBetrieb, t>10a

: 8.33
MProd ( )

KProd, t>10a —

Hier ist zwischen den Produktionskosten von Formaldehyd und Wasserstoff, welche
sich direkt aus den Anforderungen der betrachteten Prozesse ergeben, und dem Preis
zu unterscheiden, welcher letztlich fiir einen Verkauf der Produkte marktiiblich ist

(siche Tabelle [A.19).

8.3. Ergebnisse von Prozesssimulation und Dimensionierung

Die Aussagekraft der erstellten Simulationen der Formaldehyd-Herstellung wurde
durch einen Vergleich wesentlicher Kenngréfien des Referenzprozesses mit bekannten
Betriebsdaten des industriellen Wasserballastverfahrens bewertet. Weiterhin wur-
de der Einfluss der gewahlten Modifikationen auf diese Kenngrofien herausgearbei-
tet. Reprasentativ sind dabei die Gesamtwérmebilanzen der Prozesse (siehe Sankey-
Diagramme in Abbildung sowie die charakteristischen Ausmafle der wichtigsten
Prozesskomponenten (Abbildung . Fiir die Bewertung einer simultanen Produk-
tion von Wasserstoff sind weiterhin die Abgaszusammensetzungen der untersuch-
ten Verfahren relevant (Abbildung [8.4]). Abschlieflend wurden die unterschiedlichen
Trennverfahren zur Aufbereitung des Abgases auf ihre Eignung zur Ho-Gewinnung
untersucht. Eine tabellarische Zusammenfassung der Simulationsergebnisse in Form
von Stoff- und Wéarmestromen aller betrachteten Prozesse zur CHO-Produktion

kann Anhang (Tabellen -[A:13) entnommen werden. Eine entsprechende
Ubersicht fiir die Resultate der Dimensionierung findet sich in Tabelle (Anhang

A13).

8.3.1. Abgleich des simulierten Referenzprozesses mit Kennwerten des
industriellen Verfahrens

Die Gesamtwérmebilanz der Simulation des Referenzfalls (Abbildung verdeut-
licht, dass die zur Verdampfung der Edukte benétigte Leistung tiber den am Reaktor-
warmetauscher freiwerdenden Wéarmestrom (11,1 MW) gedeckt werden kann. Dies
entspricht der Situation im industriellen Verfahren [5]. Die zur Uberhitzung notwen-
dige Leistung ist mit 708 kW fast vernachlissigbar klein. Die Temperatur des Gasge-
misches am Ausgang des Verdampfers liegt mit 79 °C etwa 5 °C oberhalb der minimal
angewandten Verdampfungstemperatur [13]. In Ubereinstimmung mit industriellen
Kennwerten liegt fiir den Gesamtprozess ein Wérmeiiberschuss (28,7 MW) vor, wel-
cher im realen Betrieb zur Warmeversorgung anderer Produktionsverfahren genutzt
wird [4]. Der Einfluss von Wirkungsgraden von Wérme- oder Dampferzeugungsan-
lagen auf die Warmebilanz wurde in dieser Arbeit nicht beriicksichtigt.
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8.3. Ergebnisse von Prozesssimulation und Dimensionierung

M3

Abbildung 8.3.: Sankey-Diagramme zur Darstellung der Gesamtwarmebilanzen
der betrachteten Prozesse (a: Reaktorwédrmetauscher, b: Nach-
verbrennung, c: Absorber, d: Verdampfer, e: Uberhitzer, f: Uber-
schuss). Die Breite der Pfeile ist dem Wéarmestrom proportional.
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Abbildung 8.4.: Molare Zusammensetzungen des Abgases der Absorptionskolonne
(links: feucht, rechts: trocken) fiir die betrachteten Prozesse.
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8.3. Ergebnisse von Prozesssimulation und Dimensionierung

Fiir den Reaktor im Referenzfall ergibt sich nach Dimensionierung ein Durch-
messer von 2,93m. Da Spannen des Durchmessers von 0,9 bis 3m [5] iiblich sind
und sich die Auslegung des Gesamtprozesses an der weltweit grofiten Anlage zur
Formaldehyd-Produktion (Reaktordurchmesser: 3,2m [4]) orientierte, ist diese Gro-
Benangabe als realistisch einzuordnen. Die Verweilzeit des Gasstroms im Katalysa-
torbett belduft sich auf etwa 5,4-103 s und liegt damit in einem typischen Bereich [5].

Am Absorber muss durch Kiihlung ein Warmestrom von 17,6 MW abgefiihrt wer-
den. Die Simulation zur Aufteilung der abgezogenen Warmestrome je Trennstufe
(siehe Tabelle in Anhang |A.4.2) zeigt mit einer Kiihlleistung von insgesamt
16,9 MW eine gute Ubereinstimmung. Die Temperaturen des fliissigen Produkts
(60 °C, industriell iiblich: 55 bis 85°C [7]), des Seitenprodukts (54°C, industriell iib-
lich: 40 bis 65 °C |7]) und des Abgases (25 °C, industriell iiblich: 20 bis 65 °C [7]) liegen
in nachvollziehbaren Grolenordnungen. Das fliissige Produkt enhélt 37,2 % CH2O
in Gewichtsanteilen und erreicht damit die geforderte Qualitat. Mit 11262 kg/h liegt
die produzierte Menge an Formaldehyd sehr nahe am definierten Zielwert. Im Pro-
dukt liegt CH2O hauptséachlich als MGy bis MGy vor. Die Summe der Massenanteile
an freiem Methanol und Hemiformalen in der Produktlosung betriagt 3,1 % und ent-
spricht damit bekannten Konzentrationen [197]. Die Zusammensetzung des Abgases
des Absorbers (vergleiche Abbildung liegt nahe an den nach Millar und Halb-
ritter [5,[8] spezifizierten Werten.

Der Vergleich mit industriellen Betriebsparametern zeigt, dass die erarbeitete Pro-
zesssimulation in der Lage ist die Produktion von Formaldehyd im Wasserballast-
verfahren realistisch abzubilden. Die gewéhlten Modelle ermoglichen eine ausrei-
chend genaue Darstellung der Prozesskomponenten, sowie der Gesamtenergie- und
-Stoffbilanzen. Somit kann, ausgehend vom Referenzfall, der Einfluss der betrachte-
ten Verfahrensmodifikationen auf die wesentlichen Kenngrofien vergleichend bewer-
tet werden.

8.3.2. Einfluss der gewdhlten Modifikationen

Der Einfluss der Anderungen am Prozess in den Varianten M1, M2 und M3 soll
im Folgenden hinsichtlich der Gesamtwérmebilanzen (Abbildung , der Zusam-
mensetzung des Abgases des Absorbers (Abbildung und der charakteristischen
Grofle der Hauptapparate (Abbildung detailliert diskutiert werden. Fiir eine
tabellarische Zusammenfassung aller Simulations- und Dimensionierungsergebnisse
wird auf die Tabellen [A.9]- in Anhang [A.4.2] verwiesen.

Die geringere Last an Inertgas in M1 hat zur Folge, dass der am Reaktorwérmetau-
scher abgefithrte Warmestrom nicht zur Verdampfung der fliisssigen Edukte ausreicht
und durch den allgemeinen Warmeiiberschuss des Prozesses ergdnzt werden muss.
Die geringere Trigergasmenge bedingt zudem eine hohere Verdampfungstemperatur
(100 °C), weshalb im Vergleich zum Referenzfall eine geringere Leistung zur Uber-
hitzung (254 kW) aufgebracht werden muss. Die am Absorber abzufithrende Wérme
ist aufgrund des geringeren Gesamtvolumenstroms ebenfalls verringert (15,8 MW)
und die Temperaturen von Produkt, Seitenprodukt und Abgas der Kolonne liegen
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im Mittel um 25 °C oberhalb jener im Referenzfall. Fiir den Prozess M2 liegt sowohl
der Warmebedarf des Verdampfers (11,1 MW) als auch die entsprechende Tempe-
ratur (85°C) nahe an den Werten welche in RF erreicht wurden. Die verbleibenden
Differenzen sind auf Unterschiede im Séttigungsverhalten von Wasser und Methanol
in Stickstoff, beziehungsweise in Kohlendioxid zuriickzufiihren. Da in M2 Stickstoff
entsprechend des Verhéltnisses der Warmekapazitdten durch Kohlendioxid ersetzt
wurde, war eine ungefihre Ubereinstimmung der Gesamtwéirmebilanzen dieser Pro-
zesse zu erwarten. Ein Vergleich der entsprechenden Sankey-Diagramme bestéatigt
diese Annahme. Die fiir die Simulation des Prozesses M3 erhaltenen Ergebnisse
zeigen deutlich, dass ein zusétzlicher Ersatz von Wasser durch Kohlendioxid den
Wérmebedarf des Verdampfers (4,5 MW) signifikant senkt. Der im Reaktorwéirme-
tauscher abgefithrte Warmestrom reicht in dieser Modifikation sowohl zum Betrieb
des Verdampfers als auch des Uberhitzers aus. Die fiir den Phaseniibergang notwen-
dige Temperatur liegt mit 40 °C weit unterhalb der anderen Verfahrensvarianten. Die
am Absorptionsturm benétigte Leistung zur Kithlung (11,7 MW) ist aufgrund der
kleineren Wassermenge im Eingangsstrom im Vergleich zum Referenzfall ebenfalls
stark verringert.

Die Zusammensetzungen des Absorberabgases sind fiir alle betrachteten Verfahren
in Abbildung [84] grafisch dargestellt. Dabei wird zwischen feuchter und trockener
(der um Wasser und allen sonstigen kondensierbaren Bestandteilen korrigierten)
Gaszusammensetzung unterschieden. Da der Eingangsstrom des Prozesses M1 kein
Tragergas enthélt, besteht das Schwachgas, im Vergleich zum Referenzfall, gréfiten-
teils aus Wasserstoff und Kohlendioxid, wobei hier mit Ho-Stoffmengenanteilen um
70 % Bedingungen nahe industriell etablierter Prozesse zur Wasserstoffgewinnung
erreicht werden [148]. Wie erwartet, verschiebt sich das Verhéltnis dieser beiden
Komponenten in M2 und M3 weiter auf die Seite des Kohlendioxids. Der Einfluss
dieser Unterschiede in der Zusammensetzung auf Verfahren zur Aufreinigung des
Abgases werden in Kapitel [8.3.3] untersucht.

Als charakteristische Gréfle zur Beschreibung des Ausmafles des jeweiligen Appa-
rats, kann im Fall des Reaktors und des Absorbers das Gesamtgewicht des entspre-
chenden Behélters herangezogen werden. Die Grofle von Komponenten die dem Wér-
meaustausch dienen kann durch die benétigte Warmeiibertragungsfléiche beschrie-
ben werden. In Abbildung sind das bestimmte Gewicht des Reaktors und des
Absorptionsturms, sowie die Ubertragungsfliichen des Verdampfers, des Uberhitzers
und des Reaktorwéarmetauschers fiir die untersuchten Prozesse grafisch dargestellt.
Im Vergleich zum Referenzverfahren fallt der Absorber in M1 um etwa 45 % leich-
ter aus. Da der Gesamtvolumenstrom in M1 um die entsprechende Stickstoffmenge
verringert ist, sind in diesem Fall kleinere Apparategrofien fiir vom Volumenstrom
abhingige Dimensionierungen zu erwarten. Da sich die Volumenstréme in M2 und
M3 durch Zufiihrung von Kohlendioxid nur geringfiigig von den in RF erreichten
unterscheiden, weisen die Absorptionstiirme vergleichbare Gewichte auf (26,5t fur
M2 und 25,6t fir M3). Das Gewicht des Reaktorbehélters zeigt fiir die verschiede-
nen Prozesse eine dhnliche Abhéngigkeit, fallt im Vergleich zur Absorptionskolonne
aber wie erwartet geringer aus. Die zur Abkiihlung des Reaktionsprodukts benotig-
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Abbildung 8.5.: Behéltergewichte des Reaktors und des Absorbers (links) sowie
Austauschflachen der Warmeitibertrager (rechts) fiir die betrach-
teten Prozesse.

te Ubertragungsfliiche ist fiir die Prozesse RF, M2 und M3 nahezu identisch. Da in
den Modifikationen 2 und 3 Stickstoff, beziehungsweise Stickstoff und Wasser, so
durch Kohlendioxid ersetzt wurden, dass die molaren Warmekapazitiaten des Ein-
gangsstroms im Vergleich zum Referenzfall unverédndert blieben, war dieses Ergebnis
wiinschenswert. Aufgrund des im Vergleich zu den anderen Prozessen verringerten
Gesamtvolumenstroms, fillt auch die Ubertragungsfliche des Abhitzekessels nach
dem Reaktor in M1 geringer aus. Die deutlich erhdhte Verdampfungstemperatur in
M1 bewirkt weiterhin eine Vergrofierung der benétigten Wérmetibertragungsflache
(427 m?) fiir den Verdampfer und eine entsprechende Verringerung fiir den Uberhit-
zer. Die Ubertragungsfliche des Verdampfers liegt fiir die Prozesse RF und M2 in
einer dhnlichen GroBenordnung. Kleine Unterschiede sind auf Anderungen der Ver-
dampfungstemperatur durch die verdnderte Inertgaslast zuriickzufithren. Durch die
erheblich verringerte Verdampfungstemperatur in M3 féllt die fiir den Wéarmeaus-
tausch benétigte Flache im Vergleich zu RF um einen Faktor von 3,5 kleiner aus. Als
Folge muss der Uberhitzer, verglichen mit den anderen Prozessen, erheblich grofer
ausgelegt werden, um die Zieltemperatur von 120 °C zu erreichen.

Insgesamt kénnen die identifizierten Einfliissse der Modifikationen auf die Prozess-
fiihrung im Vergleich zum Referenzverfahren, sowohl qualitativ als auch quantitativ,
als realistisch eingeordnet werden. Im folgenden Kapitel werden die Ergebnisse der
Simulation und Dimensionierung der Prozesse zur Gasaufbereitung vorgestellt und
diskutiert, sowie die Eignung der gewéhlten Verfahren zur Wasserstoffgewinnung aus
Abgasstromen der Formaldehyd-Herstellung bewertet.
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8.3.3. Verfahren zur Wasserstoffgewinnung

Nicht alle beriicksichtigten Verfahren zur Abgasaufbereitung waren fiir die betrach-
teten Prozesse zur Formaldehyd-Produktion anwendbar. Tabelle[8.5]zeigt die beriick-
sichtigten Verschaltungen, wobei zwischen einfachen (singuldren) und kombinierten
(hybriden) Aufbereitungsstrategien unterschieden wird.

Fiir den Referenzfall wurde eine Membrantrennung aufgrund der geringen Wasser-
stoffkonzentrationen im Abgas (vergleiche Abbildung ausgeschlossen [151]. Fiir
diesen Prozess wurde daher lediglich eine Aufbereitung des Abgases mittels PSA
in Betracht gezogen. Ein Stoffmengenanteil an Wasserstoff von 10 % wird in ver-
gleichbaren Anwendungen als Untergrenze angesehen [198]. Wegen des im Vergleich
zum Referenzfall deutlich hoheren Hy-Gehalts (etwa 70 % im feuchten Gasstrom),
konnte fiir die Verschaltung mit M1 zusétzlich zur PSA auch eine Ha-selektive Tren-
nung an Membranen vorgesehen werden [151]. Der hohe CO2-Gehalt in den Modi-
fikationen 2 und 3 legte eine Abtrennung von Kohlendioxid an Membraneinheiten
nahe. Es wurden sowohl COs-selektive Membranen fiir niedrige (ND) als auch ho-
here Driicke (HD) berticksichtigt. Hybride Prozessfithrungen konnten hier fiir eine
weitere Intensivierung genutzt werden |[198-201]. Fur die Folgebehandlung des nach
COs-selektiven Membranen vorliegenden Retentatstroms wurden Ho-selektive Mem-
branen und PSA-Systeme untersucht.

Tabelle 8.5.: Kombinationen von Prozessen fiir die Formaldehyd-Herstellung und
Wasserstoff-Gewinnung, welche fiir die Simulation und Dimensionie-
rung (v') und in der wirtschaftlichen Bewertung (v') berticksichtigt
wurden.

Trennprozess RF M1 M2 M3

Einfache Trennung

PSA

Ho-Mem.

CO2-Mem.-HD v oo v

CO9-Mem.-ND v v
Hybride Trennung

CO9-Mem.-HD + Hs-Mem. v

CO9-Mem.-ND + Hy-Mem. v

CO9-Mem.-HD + PSA
CO9-Mem.-ND + PSA
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Einfache Trennverfahren

Zur Aufbereitung des Absorberabgases im Prozess RF wurde eine PSA-Anlage aus-
gelegt. Die mit Hilfe der simulierten Abgaszusammensetzungen (siehe Abbildung
und die Tabellen— in Anhang und Gleichung bestimmten mas-
senspezifischen Adsorptionskapazitiaten sind in Tabelle (Anhang aufge-
listet. Der mit dem Eingangsstrom eingetragene Massenstrom an Wasserstoff betragt
in diesem Fall 289kg/h. Die restlichen Komponenten werden, unter der Annahme
einer erreichbaren Reinheit an Wasserstoff von 99,99 % [14§], nahezu vollstandig
abgetrennt. Die bendtigten Mengen an Adsorbenzien je Kolonne und die berechne-
ten Ausmafle der Adsorptionsbehélter fiir ein aus vier Kolonnen bestehendes PSA-
System sind in Tabelle [8.6] zusammengefasst. Anlagen mit einer grofieren Anzahl an
Kolonnen wurden ebenfalls betrachtet. Eine groflere Kolonnenanzahl fithrt aufgrund
der verkiirzten Anlagerungsdauer zu kleineren zu adsorbierenden Stoffmengen. Ent-
sprechend sinkt die Menge an Adsorbenzien je Kolonne, wobei die Gesamtmasse an
Material unverdndert bleibt. Bei einer beispielhaften Ausfithrung mit vier Kolonnen
werden massenspezifisch etwa 98 % der verwendeten Adsorbenzien fiir die Aufnah-
me von Stickstoff benétigt. Dies deckt sich mit der in der Literatur zu findenden
Darstellung, wonach die Abtrennung von Ns héufig ein limitierender Faktor bei der
Gasaufbereitung durch Adsorption darstellt |144].

Es ist daher zu erwarten, dass die in M1 gewéhlte Prozessfithrung einen grofien
Einfluss auf die Dimensionierung der PSA-Verfahren hat. Die Kapazitédten der Ad-
sorbenzien fiir eine Behandlung des Abgases von M1 (sieche Tabelle in Anhang
unterscheiden sich von denen des Referenzfalls aufgrund der verdnderten Zu-
sammensetzung des Abgases. Zusammen mit der deutlich verringerten Menge an In-
ertgas, fithrt dies zu einer wesentlichen Reduktion der Menge an Aktivmaterial und
damit der Kolonnengrofle (siehe Tabelle. Die Aktivkohle- und Zeolith-Menge be-
tragt in diesem Fall noch 50 %, beziehungsweise 1,1 %, der fiir das Referenzverfahren

Tabelle 8.6.: Ergebnisse der Dimensionierung der PSA-Systeme (vier Kolonnen)
fiir alle betrachteten Verschaltungen von Formaldehyd-Produktion
und Abgasaufbereitung (AK: Aktivkohle, Z: Zeolith).

Verschaltung mak/kg mz/kg VadsSchitt/m®  Vags/m?
RF + PSA 1092 21616 33,21 83,02
M1 + PSA 573 245 1,61 4,02
M2 + COo-Mem.-HD + PSA 557 ; 1,22 3,06
M2 + COs-Mem.-ND + PSA 558 - 1,23 3,06
M3 + CO9-Mem.-HD + PSA 907 - 1,99 4,99
M3 + COo-Mem.-ND + PSA 908 ; 2,00 4,99
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notwendigen Mengen. Die Volumina der Adsorptionsbehélter sind gegeniiber RF um
95 % reduziert. Die zur Modellierung und Dimensionierung der PSA gewéhlten Mo-
dellgleichungen konnen den Einfluss der verdnderten Formaldehyd-Produktion (M1
gegeniiber RF) realistisch abbilden.

Fiir die aus der simulierten Abgaszusammensetzung des Prozesses M1 (siehe Ab-
bildung fiir eine Membrantrennung abgeleitete bindre Mischung (ym, =82 %,
yco, = 18%) betragt der Gesamtstoffstrom 176 kmol/h. Die Reinheit des Wasser-
stoffprodukts ist in Abbildung m (siehe Anhang als Funktion des Drucks
des Eingangsstroms dargestellt. Der Stoffmengenanteil an Hs im Permeat nimmt mit
steigendem Eingangsdruck geringfiigig zu. Nach Gleichung ist die erreichbare
Wasserstoff-Konzentration vom Verhéltnis der Driicke auf Retentats- und Permeats-
seite abhéngig. Es wird weiterhin deutlich, dass fiir eine Trennung an einer einzel-
nen Membran (Stufe 1) die industriellen Anforderungen an das Produkt (>99 %
Hj) nicht erreicht werden. Aus diesem Grund wurde fiir die Ha-selektive Trennung
eine Verschaltung aus mehreren, in Serie geschalteten Membranen betrachtet. Die
notwendige Konzentration an Wasserstoff wird nach insgesamt drei Stufen fiir alle
untersuchten Driicke erreicht. Die zur Trennung notwendige Membranfliche Ayem
ist in Abbildung (Anhang als Funktion des Eingangsdrucks fiir verschie-
dene Ausbeuten an Wasserstoff (90-99 %) grafisch dargestellt. Die benétigte Fliache
nimmt mit steigendem Eingangsdruck, entsprechend der stidrkeren Triebkraft des
Massentransports, und sinkender Ausbeute an Hy ab. Aufgrund der abnehmenden
Gesamtstoffstrome konnen die Membranen mit zunehmender Stufenzahl kleiner di-
mensioniert werden. Minimale Flichen von 69912m? in Stufe 1, 54330 m? in Stufe
2 und 46834 m? in Stufe 3 konnen fiir eine anvisierte Ausbeute an Wasserstoff von
90 % und einem Druck des Eingangsstroms von 20 bar erreicht werden.

Fiir eine Aufbereitung des Abgases von M2 mit Hilfe von COs-selektiven Mebra-
nen, belduft sich der Eingangsstrom auf 558 kmol/h (yco, =74 %, yu, =26 %). Bei
einer fiir die gewdhlten Membranmaterialen iiblichen Kohlendioxid-Ausbeute von
90 % [153-156], werden Ha-Stoffmengenanteile im Retentat von 77,5% (HD) und
77,6 % (ND) erreicht. Das Permeat enthéilt in diesem Fall 99,6 % beziehungsweise
99,7% CO». Es sind Membranflichen von etwa 5894m? in der HD- und 11227 m?
in der ND-Variante notwendig. Eine technische Nutung des aus M2 abgetrennten
Produkts ist somit nicht ohne eine weitere Aufbereitung moglich. Fiir die bei Kopp-
lung mit M3 vorliegende Trennaufgabe (yco, =85%, ym, =15%, Gesamtstrom:
528 kmol/h) kénnen bei ansonsten identischen Bedingungen lediglich Reinheiten von
64,3 % (HD) und 64,5 % (ND) im Retentat erzielt werden. Die Membranfléchen be-
laufen sich in diesem Fall auf 9758 m? beziehungsweise 17715 m?. Folglich sind nach
der Behandlung der Abgase von M2 und M3 mit COg-selektiven Membranen weitere
Trennstufen notwendig, um in vergleichbaren Féllen gingige Produktspezifikationen
einhalten zu kénnen. Aus diesem Grund werden fiir die Prozesse M2 und M3 hybride
Strategien zur Wasserstoffgewinnung untersucht.
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Hybride Trennverfahren

Zur weiteren Aufbereitung der nach Behandlung der Abgase aus M2 und M3 mit
COg-selektiven Membranen vorliegenden Gasgemische, wurden sowohl Ha-selektive
Barrieren, als auch PSA-Verfahren betrachtet. Dabei wird das Retentat der jewei-
ligen COo-selektiven Behandlung als Eingangsstrom fiir die nachfolgenden Trenn-
schritte verwendet. In Abbildung[8.6]sind die beriicksichtigen kombinierten Verschal-
tungen schematisch dargestellt.

Fiir eine hybride Aufbereitung des Abgasstroms von M2 mit COsq-selektiver Mem-
brantrennung und PSA wurde fiir die Adsorption eine Ausfithrung mit vier Kolonnen
gewahlt. Die Kapazitiat der Adsorbenzien (in diesem Fall ausschlielich Aktivkohle)
findet sich in Tabelle (Anhang . Die Ergebnisse der Auslegung dieser
PSA-Systeme sind in Tabelle [B.6] gegeben. Da die Behandlung des Abgases iiber die
HD- und die ND-Membran zu sehr dhnlichen Zusammensetzungen des Retentats
fiihrt, kann das nachfolgende Adsorptionsverfahren nahezu identisch ausgelegt wer-
den. Im Vergleich zur Behandlung des Abgases von M1 fallt die PSA hier aufgrund
des geringeren Gesamtvolumenstroms etwas kleiner aus. Fiir die analoge Aufberei-
tung des Abgases von M3 liegt die notwendige Masse an Adsorbenzien und damit
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~
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\\\\\ \\\\\ \\\\\
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\\\ \\\ \\\
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Abbildung 8.6.: Schematische Darstellung méglicher hybrider Aufbereitungspro-
zesse des Abgases der Modifikationen 2 und 3.

» Wasserstoff
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die Behéltergrofie aufgrund der gréfleren Menge an Kohlendioxid im Eingangsstrom
leicht oberhalb der Werte fiir M2.

Analog zur Hs-selektiven Behandlung des Abgases fiir M1 wurde fiir die Kopp-
lung COg-selektiver mit Ho-selektiven Membranen die Reinheit des Permeats als
Funktion des Eingangsdrucks bestimmt. Die graphische Darstellung findet sich in
Abbildung (Anhang . Die zur Trennung notwendigen Membranflachen
zeigen dhnliche Abhéngigkeiten vom Eingangsdruck und der Ausbeute wie bereits
fir die Kombination mit M1 bestimmt und kénnen den Abbildungen und
(Anhang entnommen werden. Minimale Flachen ergeben sich bei Kopplung
mit M2 fiir 90 % Wasserstoff-Ausbeute bei einem Eingangsdruck von 20 bar. Die Fla-
chen belaufen sich auf 73320m? (Stufe 1), 54727 m? (Stufe 2) und 46548 m? (Stufe
3) fiir die HD- und 73581 m? (Stufe 1), 54961 m? (Stufe 2) und 46759 m? (Stufe 3)
fiir die ND-Variante. Die Fléchen sind tendenziell grofer verglichen mit der entspre-
chenden Aufbereitung in M1, da Hs im Eingangsstrom in geringerer Konzentration
vorliegt. Fiir die analoge Verschaltung von Prozess M3 mit einer COs-selektiven
und drei Hs-selektiven Membrantrennungen werden nach der letzten Stufe Konzen-
trationen im Permeat von etwa 98,9 % erreicht. Da das Produkt den industriellen
Anforderungen nicht geniigt, soll diese Prozesskette in nachfolgenden Untersuchun-
gen nicht mehr berticksichtigt werden. Die Einfiihrung einer zusétzlichen (vierten)
Hs-selektiven Membraneinheit konnte helfen die spezifizierten Konzentrationen an
Wasserstoff zu erreichen. Da hierbei zusétzliche Kosten bei der Wirtschaftlichkeits-
betrachtung zu berticksichtigen wiren und die Vergleichbarkeit mit den bereits unter-
suchten Hs-selektiven Trennungen aufgrund der grofleren Stufenanzahl beeintréch-
tigt wére, wurden keine zusétzlichen Modifikationen dieser Art betrachtet.

8.4. Vergleichende wirtschaftliche Bewertung

Aufbauend auf den in den vorangegangenen Kapiteln diskutierten Ergebnissen zur
Prozesssimulation und Dimensionierung, werden in den folgenden Abschnitten die
Resultate der Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen vorgestellt. Dabei werden zunéchst
die Prozesse zur reinen Formaldehyd-Herstellung (RF, M1, M2 und M3) sowie der
Wasserstoff-Gewinnung (siehe Tabelle betrachtet. AbschlieBend erfolgt eine Be-
wertung des kombinierten Betriebs.

8.4.1. Prozesse zur Produktion von Formaldehyd

Die Gesamtinvestitions- und die Gesamtbetriebskosten aller betrachteten Varian-
ten der Produktion von Formaldehyd, sind in Abbildung zusammenfassend dar-
gestellt. Eine detaillierte Aufschliisselung der einzelnen Kostenbeitrage ist in den
Tabellen und (Anhang gegeben.

Die Gesamtinvestitionskosten der einzelnen Prozesse (22,4-10° € fiir RF, 20,0-10° €
fiir M1, 21,5-10% € fiir M2 und 19,1-10° € fiir M3) liegen in der gleichen Gréfenord-
nung. Unter Beriicksichtigung der Anlagenkapazitéiten ergeben sich folglich Inves-
titionskosten pro Tonne produziertem (reinem) CH2O von 249 €/t (RF), 222 €/t
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Abbildung 8.7.: Gesamtinvestitions- und Gesamtbetriebskosten wahrend der Refi-
nanzierungsphase fiir die Prozesse zur Formaldehyd-Herstellung.

(M1), 239 €/t (M2) und 212 €/t (M3). Fiir reale, vergleichbare Anlagen werden pro-
duktspezifische Investitionskosten um 202 €/t (umgerechnet auf den Standort
Deutschland) angegeben. Die in diesem Rahmen durchgefiihrte Abschéatzung der In-
vestitionskosten des Wasserballastverfahrens kann folglich als realistisch eingeordnet
werden.

Die identifizierten Differenzen in den Gesamtinvestitionskosten der einzelnen Pro-
zesse lassen sich nachvollziehbar auf die diskutierten Unterschiede in den Appa-
rategrofen zuriickfithren. Die grofiten Anteile an den Investitionskosten haben die
Nachverbrennung, der Absorber und der Verdampfer. Eine kleinere Dimensionie-
rung des Absorbers fiithrt in den Prozessmodifikationen zu geringeren Kosten fiir
Behélter und Boden. In M1 sind die Kosten des Absorbers (ohne Zwischenkiihlung)
mit etwa 28 % am stiarksten gegeniiber dem Referenzfall verringert. In der gleichen
Modifikation féllt aufgrund der geringeren Wéarmeaustauschfliche der Abhitzekes-
sel gegeniiber RF um 22 % gilinstiger aus. Da aber gleichzeitig der Verdampfer in
M1 um 11 % teurer beschafft werden muss (entsprechend der gréfieren benotigten
Austauschfliche aufgrund des verringerten Gesamtvolumenstroms), verbleiben die
Gesamtinvestitionskosten iiber dem Niveau von M3. In diesem Prozess fallen fiir
den Verdampfer lediglich 52 % der Kosten des gleichen Apparats im Referenzfall an.
Trotz der gleichzeitig deutlich hoheren Kosten fiir den Uberhitzer, stellt M3 beziiglich
der Investitionskosten die giinstigste Variante dar. Die notwendigen Ausgaben fir
die Anlagen zur Dosierung der Ausgangsstoffe sind fiir alle Prozesse vergleichsweise
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gering, zeigen aber eine nachvollziehbare Abhéngigkeit von der Zusammensetzung
des Eingangsstroms.

Die Gesamtbetriebskosten der Prozesse liegen im Refinanzierungszeitraum bei
26,5-10% € /a fiir RF, 27,1-10% €/a fiir M1, 27,6-10° €/a fiir M2 und 27,2-10% €/a
fiir M3. Die vorteilhafte Auswirkung der kleineren Gesamtinvestitionskosten auf die
Kosten zur Refinanzierung (und anderer direkt aus ISBL und OSBL berechneter
Fixkosten) im Fall der modifizierten Prozesse, wird durch die Bezugskosten fiir rei-
nen Sauerstoff teilweise kompensiert. Den gréfiten Anteil an den Betriebskosten hat
die Beschaffung des Alkohols. Im Referenzfall hat die Versorgung mit Methanol
einen Anteil von etwa 78 % an den jahrlichen Kosten im langerfristigen Betrieb.
Nach Millar [5] sind entsprechende Betriebskostenanteile um 70 % fiir industrielle
Verfahren typisch, so dass die im Rahmen dieser Arbeit angestrebte Abschétzung
als ausreichend genau gelten kann. Die Produktionskosten im ldngerfristigen Betrieb
wurden, unter Beriicksichtigung der produzierten Mengen an Aldehyd, zu 270 €/t
(RF), 278 €/t (M1), 283 €/t (M2) und 280 €/t (M3) bestimmt. Referenzwerte lie-
gen um 260 €/t [4]. Differenzen von 10 bis 20 €/t sind mit Blick auf die prozentual
starkeren Schwankungen des Methanol-Preises [202] als vertretbar einzustufen.

Zur abschliefenden Bewertung der zeitabhéngigen Profitabilitat der Verfahren,
sind die kumulierten Einnahmen beziehungsweise Ausgaben der betrachteten Pro-
zesse als Funktion der Betriebsdauer in Abbildung dargestellt. Es wurde verein-
fachend angenommen, dass die Anlage in einer Zeit von drei Jahren errichtet wird
und jahrlich ein Drittel der Gesamtinvestitionskosten als Ausgaben anfallen. Ent-
sprechend der dhnlichen Groflenordnung von Investitions- und Betriebskosten der
einzelnen Prozesse zeigen sich nur geringe Unterschiede. Es werden bereits nach ein
bis zwei Betriebsjahren Gewinne erzielt, was auf die geringen Investitionskosten im
Vergleich zu den jihrlichen Einnahmen (im Mittel iiber alle Prozesse 21,4-10% € /a in
den ersten 10 Jahren) zuriickzufithren ist. Obwohl die Modifikationen keinen gravie-
renden Einfluss auf den zeitlichen Verlauf der Summe aus Einnahmen und Ausgaben
haben, bleibt das Referenzverfahren langfristig am rentabelsten. Es weist nach 30
Jahren im Mittel einen Uberschuss von 25-10 € im Vergleich zu den modifizierten
Prozessen auf. Eventuelle positive Einfliisse der Verfahrensmodifikationen auf die
wirtschaftlichen Kennzahlen einer Wasserstoff-Gewinnung oder eine kombinierten
Produktionsweise werden in den folgenden Kapiteln eingeordnet.

8.4.2. Prozesse zur Gewinnung von Wasserstoff

Fiir eine anschauliche Ubersicht der in der wirtschaftlichen Bewertung weiterhin be-
riicksichtigten Strategien zur Wasserstoff-Gewinnung wird auf Tabelle[8.5] verwiesen.
Zur genaueren Einordnung der 6konomisch optimalen Konfiguration der betrachte-
ten Systeme zur Druckwechseladsorption und Ha-selektiven Membrantrennung wur-
de der Einfluss von Auslegungsparametern auf wirtschaftliche Kenngrofien ermittelt.
In Tabelle und Abbildung (Anhang werden die Abhéngigkeiten der
charakteristischen Grofien zur Dimensionierung und der Apparatekosten der PSA-
Systeme fiir eine variierende Anzahl von Einzelkolonnen (vier bis zwolf) betrachtet
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Abbildung 8.8.: Kumulierte Einnahmen und Ausgaben als Funktion der Betriebs-
dauer fur die Prozesse zur Formaldehyd-Herstellung.

und im entsprechenden Anhang ausfiihrlich diskutiert. Da sowohl die Investitions-
als auch die Betriebskosten fiir PSA-Systeme mit vier Kolonnen am geringsten aus-
fallen, wurden alle in dieser Arbeit verwendeten Verschaltungen ausschliellich in
dieser Konfiguration betrachtet. Der Einfluss des Einspeisedrucks und der Ausbeu-
te an Wasserstoff auf die Apparatekosten fiir Ho-selektive Membransysteme, wurde
beispielhaft fir die Aufbereitung des Absorberabgases von M1 untersucht. Die ent-
sprechenden Diagramme (Abbildung finden sich in Anhang und werden
dort detailliert thematisiert. Die Summe der Apparatekosten von Membrantrennun-
gen ist fir einen Einspeisedruck von 20 bar und eine Wasserstoffausbeute von 90 %
minimal. Diese Konfiguration wird daher als Basis fiir alle Prozesse festgelegt, welche
eine Ho-selektive Trennung an Barrieren beinhalten.

Die Gesamtinvestitions- und Gesamtproduktionskosten der betrachteten Prozesse
zur Abgasaufbereitung sind in Abbildung [8.9 zusammenfassend dargestellt. Eine
detaillierte Auflistung der einzelnen Kostenbeitriage findet sich in den Tabellen

und (Anhang .

Der Bau einer Anlage zur Druckwechseladsorption erfordert bei Kopplung mit
dem Referenzfall eine deutlich hohere Gesamtinvestition (39,5-10% €) im Vergleich
zu einer Verschaltung mit M1 (12,7-10° €). Dies kann direkt auf den in M1 deutlich
verringerten Gesamtvolumenstrom und damit auf kleinere Apparateausmafe zuriick-
gefiihrt werden. Demgegeniiber ist die Kopplung von M1 mit einer Hs-selektiven
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Abbildung 8.9.: Gesamtinvestitions- und Gesamtbetriebskosten wahrend der Re-
finanzierungsphase fiir die Prozesse zur Wasserstoffgewinnung.
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Membrantrennung mit 42,8:10% € Gesamtinvestitionskosten deutlich kostspieliger.
Allgemein ldsst sich hier ableiten, dass fiir die gleiche Trennaufgabe die Nutzung
von PSA-Systemen gegeniiber Hs-selektiven Barrieren mit Vorteilen beziiglich der
Investitionskosten einhergeht. Dies gilt sowohl fir eine Aufbereitung des Abgases
aus M1, als auch fiir die entsprechenden Verschaltungen mit M2 (Vorbehandlung
durch eine COg-selektive Hochdruck- oder Niederdruckmembran). Griinde hierfir
sind sowohl bei der fiir mehrstufige Membrantrennungen notwendingen Zwischen-
verdichtung, als auch bei den deutlich hoheren Kosten fiir die Membrangehéduse (im
Vergleich zu Adsorptionsbehéltern) zu suchen. Da die Gehédusekosten anteilig aus
den Membrankosten berechnet werden, besteht hier eine starke Abhéngigkeit von
den flachenbezogenen Preisen der Membranmaterialien (vergleiche Tabelle in
Kapitel . Die Verwendung von empirischen Kostenfunktionen kénnte hier die
Genauigkeit der Abschéatzung der Investitionskosten erhéhen. Fiir die Vorbehand-
lung des Absorberabgases in M2 und M3 mittels COs-selektiver Membranen und
abschlieender Behandlung, fallen bei der Ausfiihrung als Niederdruckvariante (ND)
stets geringfiigig kleinere Gesamtinvestitionskosten als bei der HD-Konfiguration an.
Dies ist direkt auf die kleineren Betriebsdriicke zuriickzufiihren.

Die Gewichtung der Gesamtbetriebskosten wihrend der ersten zehn Betriebsjah-
re zeigt flir die betrachteten Verschaltungen kaum Unterschiede zu derjenigen der
Investitionskosten. Dies kann direkt mit dem hohen Anteil der Zahlungen zur Refi-
nanzierung an den Betriebskosten (im Mittel tiber alle Prozesse: 48,7 %) begriindet
werden. Fiir den restlichen Teil der Betriebskosten sind, neben den pauschal be-
riicksichtigten Fixkosten, hauptsichlich der Betrieb von Verdichtern und der Aus-
tausch von Membranmaterialien verantwortlich. Auch hier kénnte eine Verwendung
empirischer Kostenfunktionen, zur Berechnung der jahrlichen Austauschrate unter
Beriicksichtigung spezifischer Alterungsmechanismen im industriellen Betrieb, die
Genauigkeit der Schétzungen erhohen. Die Kosten fiir den Austausch der Adsorben-
zien in Verschaltungen mit PSA-Systemen sind, abgesehen von der Kopplung mit
dem Referenzfall, vernachléssighar klein.

Mit Hilfe der bestimmten Gesamtproduktionskosten kénnen, unter Beriicksichti-
gung der erreichbaren Gesamtausbeuten und Produktionskapazitéten der Verschal-
tungen, die Produktionskosten von Wasserstoff berechnet werden. Tabelle [8:7] fasst
die wesentlichen Kenngroflen fiir alle Aufbereitungsprozesse zusammen, wobei zwi-
schen den Produktionskosten wahrend und nach der Zeitspanne der Refinanzierung
unterschieden wird. Da eine Reinheit von 99 % in allen betrachteten Prozessen er-
reicht wird (vergleiche Kapitel , sind die Ha-Produkte als gleichwertig zu be-
trachten.

Entsprechend der diskutierten Gewichtung von Gesamtinvestitions- und Gesamt-
produktionskosten, kann Wasserstoff mittels PSA giinstiger zur Verfiigung gestellt
werden verglichen mit einer Hg-selektiven Membrantrennung. Fiir die letztere Art
der Verschaltung wirkt sich zudem die geringere erreichbare Gesamtausbeute auf-
grund der dreistufigen Abtrennung negativ auf die Produktionskosten aus. Bei Be-
handlung des Abgases von M1, fiihrt eine Kopplung mit Hy-selektiven Barrieren zu
etwa fiinfmal hoheren Herstellungskosten im langerfristigen Betrieb verglichen mit
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Tabelle 8.7.: Gesamtausbeute und produzierte Menge an Wasserstoff, sowie Pro-
duktionskosten wéahrend und nach der Refinanzierungsphase fiir die
Prozesse zur He-Gewinnung.

Verschaltung Vg ges/~  MHsProd/t8  Kprodi<10a/€kg"  Kprodt>10a/€-ket
RF + PSA 0,850 1964,2 4,20 2,19
M1 + PSA 0,850 1964,1 1,25 0,60
M1 + Ho-Mem. 0,729 1684,5 5.48 2.94
M2 + COy-Mem.-ND + PSA 0,841 1951,0 1,82 0,84
M2 + CO2-Mem.-ND + Hso-Mem. 0,721 1673,2 6,42 3,37
M2 + COz-Mem.-HD + PSA 0,844 1942.0 2,21 1,13
M2 + COz-Mem.-HD + Ho-Mem. 0,724 1665,5 6,88 3,72
M3 + COp-Mem.-ND 4 PSA 0,841 1951,7 297 1,11
M3 + COo-Mem.-HD + PSA 0,725 1942,2 2,97 1,64

einer auf Adsorption basierenden Aufbereitung. Die geringsten Produktionskosten
von Wasserstoff aus den jeweiligen Produktionsverfahren von Formaldehyd liefern
die folgenden Aufbereitungsstrategien:

« RF + PSA
« M1 + PSA
e M2 + CO2-Mem.-ND + PSA
e M3 + CO2-Mem.-ND + PSA

Fir den hier vorliegenden Anwendungsfall zeigen PSA-Systeme gegeniiber Mem-
brantrennungen eindeutige 6konomische Vorteile in der finalen Aufbereitung des
Produkts. Dies deckt sich mit Angaben aus der Literatur [150], wonach Separationen
an Membranen nur fiir vergleichsweise kleine Volumenstréme (1500 m3grp/h, ent-
sprechend 120 kgyy, /h) konkurrenzfahig betrieben werden konnen. Groflere Mengen
an wasserstoffhaltigen Abgasstromen werden tiblicherweise mittels Adsorptionsver-
fahren behandelt [150], was sich gut mit den hier gewonnenen Erkenntnissen deckt.

Um die Konkurrenzfihigkeit der in dieser Arbeit betrachteten Strategien zur
stofflichen Nutzung des Wasserstoffs aus Abgasen von Prozessen der Formaldehyd-
Herstellung zu bewerten, sollen gingige Marktpreise anderer Technologien zur Ho-
Erzeugung herangezogen werden. Der {iberwiegende Anteil des industriell produ-
zierten Wasserstoffs wird heute iiber die Dampfreformierung von Methan gewonnen.
Produktionskosten um 1,25 € /kg fiir grofiskalige Anlagen sind tblich [203}204]. Mit
Hilfe der vielversprechendsten Verschaltungen kann Wasserstoff zu niedrigeren oder
zumindest vergleichbaren Kosten gewonnen werden (0,60 € /kg fiir M1, 0,84 € /kg fur
M2, 1,11 €/kg fir M2. Eine Ausnahme bildet hier die Abtrennung aus dem Abgas
des Referenzfalls mit Kosten von 2,19 € /kg.
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Mit Blick auf eine Reduzierung der globalen CO2-Emissionen erscheint eine mittel-
und langfristige Tendenz absehbar, die Produktion von Wasserstoff durch Nut-
zung erneuerbarer statt fossiler Rohstoffe voranzutreiben. Die Kopplung von An-
lagen zur Nutzung regenerativer Energien (Photovoltaik, Windkraft und andere)
mit Elektrolysezellen zur Spaltung von Wasser, gilt hier aktuell als die vielver-
sprechendste Alternative. Bei der Herstellung von He auf diesem Weg wird heu-
te mit mittleren Produktionskosten von 8 €/kg, mittelfristig mit 4 €/kg gerech-
net [2,|3}[183}/184,198,200%201,203-206]. Dabei ist zu beachten, dass zeitabhingig
sowohl konventionelle als auch regenerative Produktionsweisen zum Einsatz kommen
werden. Mit zunehmender technologischer Reife grofiskaliger Anlagen zur Elektroly-
se und zunehmender Verfiigbarkeit regenerativ erzeugten Stroms, ist bei dieser Art
der Herstellung tendenziell mit sinkenden Produktionskosten zu rechnen. Mit der
Einpreisung des COs-Ausstofles der konventionellen Produktionsweisen und zuneh-
mendem Druck auf der Nachfrageseite durch die ErschlieBung weitere Anwendungs-
gebiete von Wasserstoff (beispielsweise zur Direktreduktion in der Roheisenherstel-
lung), kénnen auf der anderen Seite auch steigende Preissignale erwartet werden. Die
Annahme eines perspektivischen Wasserstoffpreises von 4 €/kg ist im Kontext der
beschriebenen Entwicklungen als realistisch einzuschétzen. Unter diesen Bedingun-
gen konnen alle in Tabelle dargestellten Aufbereitungsstrategien, den Wasserstoff
zu konkurrenzfidhigen Preisen zur Verfiigung stellen.

Fiir eine Beurteilung, ob die betrachteten Verfahren zur Wasserstoff-Gewinnung
auch unter Beriicksichtigung zeitlicher Aspekte wirtschaftlich betrieben werden kon-
nen, sind die Ausgaben beziehungsweise Einnahmen tiber die Betriebsdauer der kon-
kreten Anlage zu betrachten. Die Summe aus Einnahmen und Ausgaben der identi-
fizierten optimalen Verschaltungen ist als Funktion der Betriebsdauer in Abbildung
dargestellt. Dabei wurden die Szenarien eines konventionellen (1,25 €/kg) und
perspektivischen (4,0 €/kg) Wasserstoffpreises betrachtet.

Direkt ersichtlich ist, dass die Aufbereitung des Abgases des Referenzfalls durch
Druckwechseladsorption bei konventionellen Verkaufspreisen nicht wirtschaftlich be-
trieben werden kann. Da die Produktionskosten fiir diesen Fall mit 2,19 €/kg im
langerfristigen Betrieb identifiziert wurden, war dieses Ergebnis zu erwarten. Fiir
die Aufbereitung in M2 und M3 liegt der Verkaufspreis oberhalb der Kosten fiir die
Herstellung. Entsprechend steigt die Summe aus Einnahmen und Ausgaben nach der
Refinanzierungsphase langsam an. Auch nach 30 Betriebsjahren ldsst sich mit diesen
Prozessen jedoch keine positive Bilanz erzielen. Auch hier ist ein Betrieb aus wirt-
schaftlicher Perspektive nicht sinnvoll. Einen tatsédchlichen Gewinn liefert lediglich
das Verfahren zur Wasserstoffgewinnung aus M1. Dort steht nach 30 Betriebsjahren
ein Uberschuss von etwa zehn Millionen Euro zu Buche. Die Zeitdauer bis positive
Werte erreicht werden (ungefihr 20 Betriebsjahre) muss jedoch als kritisch einge-
ordnet werden.

Im Szenario eines perspektivischen Ho-Preises, lassen sich alle hier untersuchten
Verschaltungen zur Wasserstoffgewinnung mit Profit betreiben. Wie anzunehmen,
schneidet auch hier die Abtrennung aus dem Referenzprozess am schlechtesten ab.
Nach etwa 22 Betriebsjahren werden positive Gewinnsummen und nach 30 Jahren
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Abbildung 8.10.: Kumulierte Einnahmen und Ausgaben als Funktion der Be-
triebsdauer fiir die Prozesse zur Wasserstoff-Gewinnung fiir
einen Hy-Preis von 1,25 €/kg (A) und 4,0 €/kg (B).
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ein Uberschuss von 25-10% € verzeichnet. Die Aufbereitungen des Abgases der modi-
fizierten Silberverfahren werfen im Vergleich bereits nach drei (M1), fiinf (M2) und
7 Jahren (M3) Gewinn ab. Die Uberschiisse belaufen sich am Ende der betrachteten
Laufzeit der Anlagen auf 175-10% € (M1), 150-10% € (M2) und 120-10% € (M3).

Basierend auf den vorliegenden Untersuchungen muss eine Abtrennung des Was-
serstoffs aus dem industriellen Wasserballastverfahrens bei Verkaufspreisen zwischen
1,25 und 4 €/kg als kaum lohnenswert eingestuft werden. Die Modifikation des Sil-
berverfahrens zur erleichterten Abtrennung von Hy hat einen grofien Einfluss auf die
zu erzielenden Gewinne. Bei einem Verkaufspreis von 4 € /kg kann der Wasserstoff fir
alle Verfahrensvarianten mit Gewinn stofflich verfiigbar gemacht werden. Werden in
einer moglichen Ubergangsphase zwischen géinzlich fossiler und vollstéindig regenera-
tiver Wasserstoff-Herstellung Marktpreise oberhalb dieses Niveaus erreicht, erhéhen
sich die potentiellen Gewinne dieser Verfahren entsprechend. Auch die Aufbereitung
des Abgases aus dem Referenzprozess konnte unter solch verdnderten Bedingungen
wirtschaftlich sinnvoll sein und miisste dann neu bewertet werden.

8.4.3. Kombinierte Produktion

Zur Bewertung einer gleichzeitigen Produktion von Formaldehyd und Wasserstoff
basierend auf dem Wasserballastverfahren oder modifizierter Prozesse, wurden die
in den vorangegangenen Kapiteln ermittelten wirtschaftlichen Kenngréfien kombi-
niert. Dabei ist zu beachten, dass die bei der Herstellung von CH2O aufgrund der
Waérmeerzeugung durch Verbrennung des Absorberabgases berticksichtigten Gut-
schriften (siche Tabelle in Anhang in den kombinierten Betriebsweisen
wegfallen. Im Abgas enthaltener Wasserstoff wird hier stofflich und nicht thermisch
verwertet. Abbildung zeigt die Summe aus Einnahmen und Ausgaben der ver-
schalteten CHyO- und Hs-Produktion als Funktion der Betriebsdauer. Auch hier
wurde der Einfluss unterschiedlicher Verkaufspreise des produzierten Wasserstoffs
(1,25 €/kg und 4,0 €/kg) untersucht.

Nach 30 Jahren Betriebszeit ist fiir keine der Produktionsweisen ein Mehrgewinn
im Vergleich zur reinen Formaldehyd-Herstellung zu verzeichnen, wenn der Aus-
wertung der konventionelle Verkaufspreis zugrunde gelegt wird. Die kombinierte
Produktion zeigt fiir den Referenzfall einen deutlichen Riickgang des Gewinns im
Vergleich zum alleinstehenden Wasserballastverfahren. Demgegeniiber wird bei ei-
nem Verkaufspreis von 4,0 € /kg fiir alle Prozessvarianten ein Mehrgewinn gegeniiber
der ausschliefllichen Aldehyd-Produktion erzielt. Der zusétzliche Erlés nach 30 Be-
triebsjahren betrigt fiir den Referenzfall etwa 15-10° €, fiir M1 170-10° €, fiir M2
130-10 € und fiir M3 110-10° €. Die Gewinnspanne wird damit im Vergleich zur
nicht-kombinierten Produktion um minimal 2% (fir RF) und maximal 26 % (fur
M1) erhoht.

Werden in Relation zur reinen Formaldehyd-Produktion fiir den zur Errichtung ei-
ner Gasaufbereitung nétigen Mehraufwand 10 % Mehrgewinn nach 30 Betriebsjahren
vorausgesetzt, so ergeben sich fiir die kombinierte Produktion minimale Verkaufs-
preise des produzierten Wasserstoffs von 4,8 €/kg (RF), 2,4 €/kg (M1), 2,8 €/kg
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Abbildung 8.11.: Kumulierte Einnahmen und Ausgaben als Funktion der Be-
triebsdauer fiir Prozesse zur kombinierten Produktion von
Formaldehyd und Wasserstoff fiir Ho-Preise von 1,25 €/kg (A)
und 4,0 €/kg (B).
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8.5. Zusammenfassung

(M2) und 3,3 €/kg (M3). Auch hier muss mit Blick auf die zukiinftig tendenziell
steigenden Herstellungskosten von Hs festgestellt werden, dass diese Preisspannen
mittelfristig konkurrenzfihig sind. Damit wére eine stoffliche Nutzung der Wasser-
stoffstrome des Wasserballastverfahrens und modifizierter Prozesse nicht nur tech-
nisch moéglich, sondern auch aus 6konomischer Perspektive sinnvoll.

Die im Rahmen dieser Arbeit diskutierten wirtschaftlichen Zusammenhénge gelten
ausschliefflich fiir neu errichtete Anlagen. Umriistungen bestehender Anlagen sind
ein wichtiger Aspekt, konnen mit den abgebildeten Methoden aber nicht addquat be-
riicksichtigt werden. Selbstverstdndlich kénnen, bei geeigneter Anpassung der Pro-
zesssimulationen, auch andere Fahrweisen des Silberverfahrens in die Bewertung
miteinbezogen werden. Der in Kapitel beschriebene und industriell etablierte
Betrieb unter Uberschuss an Methanol, ist besonders bei hohen Methanol-Preisen
lohnenswert, da iiber die destillative Riickfithrung nahezu vollstdndige Nutzungs-
grade erreicht werden. Hier konnten leicht verdnderte Abgaszusammensetzungen zu
einer Neubewertung der Methoden zur Hy-Gewinnung fithren. Mit generellen An-
derungen an den in dieser Arbeit identifizierten Zusammenhéngen ist jedoch nicht
zu rechnen. Zuséatzlich zu den angesprochenen Verdnderungen des Methanol- und
Wasserstoffpreises, auch aufgrund der verstarkten Nutzungen regenerativer Herstel-
lungspfade, sind Verschiebungen bei den Bezugskosten von Sauerstoff in Zukunft
nicht unwahrscheinlich. Bei Anwendung der Wasserelektrolyse zur Herstellung von
Ho, féllt Os als Nebenprodukt an. Bei grofiskaliger Anwendung kann dies zu Kosten-
vorteilen im Vergleich zur konventionellen Produktion iiber die Zerlegung von Luft
fiihren.

Die in den Modifikationen mit COs-selektiver Membrantrennung anfallenden Re-
tentatstrome enthalten iiber 99 % Kohlendioxid. Eine Integration dieser Stoffstrome,
beispielsweise durch Riickfithrung zu Prozessen der Methanol-Herstellung, ist denk-
bar und konnte wirtschaftliche Vorteile bieten. Weiterhin kénnte die gezielte Pro-
duktion von COsg/Ha-Gemischen (anstatt eines reinen Wasserstoff-Produkts) den
apparativen Aufwand bei der Behandlung des Abgases deutlich verringern. Solche
Strome konnten ebenfalls in Anlagen zur Methanol-Herstellung und fiir Fischer-
Tropsch-Synthesen genutzt werden. Aufbauend auf der in dieser Arbeit angestrebten
Bewertung einer kombinierten Herstellung von Formaldehyd und Wasserstoff, kon-
nen folglich zahlreiche weitere Fragestellungen im Kontext einer Optimierung des
Silberverfahrens angestoflen werden. Im folgenden Kapitel sollen die wesentlichen
Erkenntnisse der vorgestellten Analysen kurz zusammengefasst werden.

8.5. Zusammenfassung

Das iibergeordnete Ziel der in diesem Kapitel vorgestellten Arbeiten war die Be-
wertung einer kombinierten Formaldehyd- und Wasserstoffproduktion basierend auf
dem Silberverfahren. Ausgehend vom industriellen Wasserballastverfahren wurden
modifizierte Prozessvarianten betrachtet, in welchen die Zusammensetzung des Ein-
gangsstroms gezielt verdndert wurde. Fiir die Gewinnung von Wasserstoff wurden im
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8. Simulationsbasierte Bewertung einer kombinierten Produktion von Formaldehyd
und Wasserstoff

industriellen Maflstab relevante Adsorptions- und Membranverfahren, sowie hybride
Trennstrategien untersucht.

Alle Varianten der CH2O-Produktion konnten erfolgreich als Prozesssimulationen
in Aspen Plus® implementiert werden. Das Referenzverfahren zeigte nach Simulation
und Dimensionierung eine sehr gute Ubereinstimmung mit bekannten industriellen
Kennwerten. Durch detaillierte Analysen von Wérmebilanzen, Abgaszusammenset-
zungen und der charakteristischen Groéflen der Hauptapparate, konnten die Einfliisse
der Anderungen in den modifizierten Betriebsweisen nachvollziehbar dargestellt wer-
den. Die betrachteten Verfahren zur Ho-Gewinnung wurden erfolgreich mittels Mo-
dellgleichungen beschrieben. Die Unterschiede zwischen dem Referenzfall und den
modifizierten Prozessen iibten dabei einen grofien Einfluss auf die Dimensionierung
von Adsorptionsverfahren zur Abgasaufbereitung aus. In Ubereinstimmung mit Lite-
raturangaben wurde Stickstoff als limitierende Komponente der Adsorptionsprozesse
identifiziert, wodurch das entsprechende System bei Wegfall des Inertgases deutlich
giinstiger ausgelegt werden konnte als im Referenzfall. Im Allgemeinen wurde ein
vorteilhafter Einfluss der gewdhlten Modifikationen auf die Dimensionierung der Ab-
gasbehandlungen nachgewiesen. Auch mit Hs-selektiven Membranverfahren konnten
hochreine Produkte aus den Abgasen gewonnen werden. Allerdings war hierfiir eine
dreistufige Behandlung notwendig. Die Abhéngigkeiten der erzielbaren Reinheit und
der bendttigten Membranfliche von angestrebter Ausbeute und dem Eingangsdruck
wurden detailliert betrachtet. Es konnte nachgewiesen werden, dass fir jede der be-
trachteten Varianten der Formaldehyd-Herstellung mindestens eine singuldre oder
hybride Aufbereitungsstrategie existiert, welche die gestellte Trennaufgabe erfiillen
kann.

Die vorgestellte Wirtschaftlichkeitsanalyse der Prozesse zur Gewinnung von Form-
aldehyd zeigte deutlich, dass die fiir den Referenzfall bestimmten Investitions-, Be-
triebs- und Produktionskosten gut mit aus dem industriellen Betrieb bekannten
Zahlen iibereinstimmen. Die fiir die Modifikationen identifizierten wirtschaftlichen
Kennwerte zeigten nur geringe Abweichungen zum Referenzfall, welche sich restlos
iiber die im Rahmen der Dimensionierung identifizierten Unterschiede erklaren las-
sen. Langfristig ermogliche das nicht-modifizierte Wasserballastverfahren die profita-
belste Produktion. In Ubereinstimmung mit relevanten Quellen, wurden die Bezugs-
kosten von Methanol als grofiter Kostenfaktor der Betriebskosten identifiziert. Ei-
ne Hs-selektive Membrantrennung konnte gegeniiber einer Gasaufbereitung mittels
Druckwechseladsorption, sowohl in der Anschaffung als auch im Betrieb als kosten-
intensiver eingestuft werden. Die kostengiinstigste Aufbereitung war im Referenzfall
und fiir die erste Modifikation mit einem Adsorptionssystem moglich. Fiir die Prozes-
se M2 und M3 wurde eine hybride Trennstrategie, bestehend aus einer bei niedrigen
Driicken betriebenen COs-selektiven Membrantrennung und einer abschlieBenden
Adsorptionsstufe, als optimal identifiziert. Eine Abtrennung des Wasserstoffs aus
dem Abgas des industriellen Verfahrens war fiir eine Spanne des Verkaufspreises
von 1,25 bis 4 € /kg nicht lohnenswert. Mit Blick auf die zukiinftige Entwicklung des
Wasserstoff-Preises durch verdnderte Rahmenbedingungen der Produktion, kénnte
eine perspektivische Neubewertung sinnvoll sein. Die Abgasbehandlung aller Modi-
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8.5. Zusammenfassung

fikationen erlaubte die konkurrenzfihige Bereitstellung von Wasserstoff, wenn der
Betrachtung ein Verkaufspreis von 4 €/kg zugrunde gelegt wurde. In diesen Fal-
len ermoglichte die kombinierte Produktion die Erwirtschaftung eines signifikanten
Mehrgewinns gegeniiber der alleinigen Formaldehyd-Herstellung.

Eine Erweiterung der vorgestellten simulativen und wirtschaftlichen Bewertung
auf zusétzliche Betriebsweisen des Silberverfahrens und Trennoperationen zur Auf-
bereitung von wasserstoffhaltigen Abgasen ist moglich. Dariiber hinaus sollten diese
theoretischen Arbeiten durch experimentelle Untersuchungen ergéinzt werden, um
die bestehende Unsicherheit beziiglich der praktischen Realisierbarkeit der modi-
fizierten Fahrweisen zu verringern. Im Vergleich zum Referenzfall, ist bei Betrieb
mit verringerter Inertgaslast (M1) im realen Betrieb mit einer Temperaturerhhung
am Katalysatorbett bei ansonsten gleichbleibenden Bedingungen zu rechnen. Hier
bleibt zu klaren, ob eine Auswirkung der hoheren Temperaturen auf die erzielba-
re Ausbeute (etwa durch verbesserte Kiihlvorrichtungen oder Anderungen an der
Reaktionsfiihrung) in Grenzen gehalten werden kann. Andernfalls wire diese Art
der Modifikation lediglich als theoretischer Grenzfall, ohne Aussicht auf praktische
Umsetzbarkeit zu betrachten. Um die Realisierbarkeit der restlichen modifizierten
Verfahren einordnen zu kénnen, muss der Einfluss von hohen COs-Gehalten auf die
katalytische Reaktion und allgemein auf die Reaktionsfithrung experimentell unter-
sucht werden.
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9. Fazit und Ausblick

Im Rahmen einer umfassenden Parameterstudie der oxidativen Dehydrierung von
Methanol an polykristallinen Silberkatalysatoren, wurde die Validierung der entwi-
ckelten kontinuierlichen Versuchsanlage erfolgreich durchgefiihrt. Das Verhéltnis von
Methanol und Sauerstoff im Eingangsstrom hat dabei den gréfiten Einfluss auf die er-
reichbare Formaldehyd-Ausbeute. In Langzeitversuchen wurden Methanol-Umsétze
und Formaldehyd-Selektivitdaten von mehr als 90 % erreicht. Die wesentlichen Ein-
flussfaktoren der Wasserstoff-Bildung sind das Verhéltnis ncm,on/no, im Eingangs-
strom und die Katalysatorbelastung. Maximale Selektivitdten des Koppelprodukts
um 41 % werden bei ncuzon/no, =7 erreicht. Die Ha-Selektivitét steigt nahezu li-
near mit grofleren Belastungen des Katalysators an. Da eine Steigerung des molaren
Eduktverhéltnisses stets mit einem Riickgang des Methanol-Umsatzes einhergeht,
besteht ein Zielkonflikt zwischen der Maximierung der CH5O- und der Hy-Ausbeute.
Fiir die unterschiedlichen Betriebsweisen der industriellen Formaldehyd-Produktion
hat sich ein Betriebsfenster des molaren Eduktverhéltnisses von 2,4 bis 4 etabliert.
Falls sich die stoffliche Verfligharmachung des koproduzierten Wasserstoffs als tech-
nisch moéglich und wirtschaftlich sinnvoll herausstellen sollte, ist eine Verschiebung
zu hoheren Werten von ncp,om/n0, entsprechend eines neuen wirtschaftlichen Op-
timums einer kombinierten CH>O- und Hs-Produktion wahrscheinlich.

Durch Abscheidung von Silber- und Kupferaminkomplexen auf Siliziumdioxid mit-
tels starker, elektrostatischer Adsorption wurden Katalysatorsysteme bestehend aus
Metallspezies mit Durchmessern von wenigen Nanometern erhalten. Alle syntheti-
sierten Systeme zeigten hohe und zeitlich konstante Aktivitdten in der oxidativen
Methanol-Dehydrierung. An den getrdgerten Silbersystemen laufen grundsétzlich
die gleichen katalytischen Reaktionen wie an den Vollmetallkatalysatoren ab. Ein
wesentlicher Unterschied an getragerten Systemen stellt das geringere Ausmafl von
Reaktionen im Metallvolumen dar, was die Bildung der Koppelprodukte Wasser und
Wasserstoff direkt beeinflusst. Im Vergleich zum polykristallinen Silberkatalysator
wird an Ag/SiOs weniger Hy gebildet. Das an Cu/SiOy-Katalysatoren erhaltene
Produktspektrum unterscheidet sich nicht von jenem der Silbersysteme. Grundséatz-
lich ist das Ausmaf} der Folgeoxidation zu CO9 an Kupfer grofier, was auf stirkere
Wechselwirkungen zwischen der Kupferoberfliche und in der Reaktion teilnehmen-
der Spezies hindeutet. Die geringere, verfiighare Sauerstoffmenge fithrt direkt zu
niedrigeren Umsatzgraden des Alkohols an Cu/SiO2 im Vergleich zu Ag/SiOs. An-
hand der Erkenntnisse zu den relativen Abhéngigkeiten der katalytischen Aktivitét
kann schliissig fiir eine Uberlegenheit von Silber- gegeniiber Kupferkatalysatoren in
der Zielreaktion argumentiert werden. Die vorgestellten Ansétze ermoglichen den
Vergleich der Aktivitdat von Silber- und Kupferspezies in der oxidativen Methanol-
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9. Fazit und Ausblick

Dehydrierung und bilden damit die Grundlage fir eine Bewertung aller Miinzmetalle.
Die Praparation mittels SEA und die folgende katalytische Testung kann prinzipiell
zukiinftig auch auf Gold-Systeme erweitert werden.

Die in der oxidativen Dehydrierung von Methanol erstmalig eingesetzten Titandio-
xid-Materialien wiesen hohe Umsétze und Selektivitdten auf. Auch hier stellt Formal-
dehyd das Hauptprodukt der Reaktion dar. Im Rahmen von Parameterstudien wur-
den die hochsten CH20O-Ausbeuten bei 600°C, 0,12 g-min/Ly und 2,0 molcn,omn/
molop, erreicht. Unter Reaktionsbedingungen tritt eine zeitabhéngige Deaktivierung
der TiO2-Systeme auf. Die Deaktivierung des P25-Katalysators (80 % Anatas, 20 %
Rutil) ist temperaturabhéngig und lauft bei héheren Reaktionstemperaturen schnel-
ler ab. Bei 500 °C tritt keine Deaktivierung auf. Die Ablagerung von Kohlenstoff wur-
de als Hauptursache des Aktivitdtsverlusts von P25 nachgewiesen. Durch Anwen-
dung einer zyklischen Fahrweise bestehend aus katalytischer Reaktion und Regene-
ration in einer Oz-haltigen Atmosphére konnten auch bei 600 °C konstante Umsétze
und Ausbeuten erzielt werden. Die Deaktivierung von TiOs-Rutil verlauft langsamer
und unabhiingig von der Reaktionstemperatur. Kohlenstoffablagerungen, Anderun-
gen der Phasenzusammensetzung und eine Verkleinerung der spezifischen Oberfliche
konnten in diesem Fall als Ursachen ausgeschlossen werden. Der Grund fiir den Ak-
tivitdtsverlust von Rutil ist weiterhin unbekannt und bedarf zur Klarung weiterer
Untersuchungen. Durch die thermische Zersetzung von Titanhydrid und Oxidation
unter Reaktionsbedingungen, konnte die Aktivitét von substochiometrischen Ti;Oy-
Systemen in der Zielreaktion untersucht werden. Die Ergebnisse dieser Experimente
legen den Schluss nahe, dass eine TiOs-Modifikation nicht zwingend fiir die kata-
lytische Wirkung in der oxidativen Methanol-Dehydrierung erforderlich ist. Durch
die Kombination von Erkenntnissen literaturbekannter Untersuchungen zur Ober-
flichenchemie von TiOs, konnte anhand der Ergebnisse der Untersuchungen dieser
Arbeit im Festbettreaktor ein Reaktionsmechanismus vorgeschlagen werden. Ahnlich
der an Silber katalysierten Reaktion, scheint das Methoxy-Intermediat die zentrale
Oberflachenspezies der katalytischen Reaktion darzustellen. Beziiglich der hier an
Titandioxid demonstrierten maximalen Formaldehyd-Ausbeute besteht im Vergleich
zu den etablierten industriellen Prozessen Optimierungspotential. In zukiinftigen
Arbeiten miissen weitere Studien durchgefithrt werden, um einen experimentellen
Nachweis der katalytisch aktiven Zentren zu erbringen und die Deaktivierung von
Rutil aufzukléren.

Die Simulation und wirtschaftliche Bewertung der kombinierten Produktion von
Formaldehyd und Wasserstoff basierend auf dem industriellen Silberverfahren zeigte
deutlich, dass eine stoffliche Nutzbarmachung von Hs aus dem Abgas des Prozesses
6konomisch vorteilhaft sein kann. Eine Verédnderung der Inertgasfiihrung in Form
des Ersatzes von Stickstoff durch Kohlendioxid wirkt sich dabei besonders giinstig
auf die Effektivitdt der betrachteten Trennverfahren aus. Die potentiellen Vorteile
einer Prozessfithrung mit hohen CO2-Gehalten auf mogliche Kopplungen beispiels-
weise mit Anlagen zur Methanol-Synthese wurden bereits diskutiert und liegen auf
der Hand. Ein hybrider Ansatz, bestehend aus je einer Einheit zur COg-selektiven
Membrantrennung und zur Druckwechseladsorption, erwies sich als die effektivste
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Variante zur Abgasaufbereitung. Diese und weitere Aufbereitungsstrategien erlaub-
ten die, gegeniiber der konventionellen Ho-Herstellung, konkurrenzféhige Bereitstel-
lung von Wasserstoff. In diesen Féllen ermoglichte die gekoppelte Produktion von
CH30 und Hs die Erwirtschaftung eines signifikanten Mehrgewinns gegeniiber der
ausschliefllichen Herstellung des Aldehyds. Um die tatsdchliche Umsetzbarkeit der
vorgeschlagenen Verfahrensvarianten bewerten zu kénnen, miissen die vorliegenden
theoretischen Betrachtungen durch experimentelle Arbeiten ergénzt werden. Dabei
muss beispielsweise geklért werden, wie sich grole Mengen an COs im Eingangs-
strom auf die Aktivitdt und Langlebigkeit des Silberkatalysators, aber auch auf die
Prozessfithrung als solche auswirken.
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A. Anhange

A.1. Experimentelle Grundlagen und Methoden

A.1.1. Verwendete Materialien

Tabelle A.1.: Ubersicht der verwendeten Materialien.

Material Reinheit, Konzentration Lieferant
Fluide

Argon, Ar 99,9999 % Air Liquide
Helium, He 99,9999 % Air Liquide
Methanol, CH;0H >99.8 % Merck
Stickstoff, Ny 99,999 % Air Liquide
Synthetische Luft - Air Liquide
Katalysatoren

Silber, Ag - BASF
Titandioxid (P25) - Acros Organics
Titandioxid (Rutil) 99,9 % aber
Titanhydrid, TiHs >99.8% Sigma Aldrich

Synthesematerialien

Ammoniumhydroxid, 25 % in Wasser Merck

NH,OH

Kupfernitrat, Cu(NOs3)s >99,99 % Sigma Aldrich
Natriumhydroxid, NaOH 98 % PanReac AppliChem
Salpetersiaure, HNOj 65 % in Wasser Merck

Silbernitrat, AgNOj3 >99 % Sigma Aldrich

Siliziumdioxid, SiO9

Sigma Aldrich
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A. Anhénge

A.1.2. Angewandte Mess- und Charakterisierungsmethoden
Optische Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma

Die Konzentrationsbestimmung der Losungen der Metallkomplexe erfolgte mittels
optischer Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma (ICP-OES, engl.
Inductively Coupled Plasma - Optical Emission Spectrometry). Es wurde ein Gerat
von Agilent Technologies (ICP-OES 700 series) mit einem Probendurchfluss von
1,3ml/min und einer Frequenz an der Induktionsspule von 40 MHz verwendet. Zur
Kalibration wurden zertifizierte Standardlésungen bezogen (1000 ppm AgNOj in
HNO3 von Merck und 1000 ppm Cu(NOs)2 in HNO3 von Carl Roth). Durch Ver-
diinnung mit 0,2 molarer HNO3 wurden aus drei Punkten bestehende Kalibrierserien
mit jeweils 0,1 ppm, 1 ppm und 5 ppm erhalten.

Pulverrontgendiffraktometrie

Rontgendiffraktometrische Analysen (XRD, engl. X-ray Diffraction) von pulverfor-
migen Katalysator- oder Tragermaterialien wurden an einem Instrument von Mal-
vern Panalytical (X’Pert PRO PANalytical) mit Cu-Ka-Strahlung (A =0,15418 nm)
durchgefiihrt. Alle Proben wurden iiber 40 min hinweg zwischen 10° und 80° (26)
vermessen.

Rasterelektronenmikroskopie

Untersuchungen mittels SEM (engl. Scanning Electron Microscopy) wurden an einem
Zeis Gemini SEM 500, ausgestattet mit einer Schottky-Feldemissionskathode, durch-
gefithrt. Fiir die Bildgebung wurden Sekundérelektronen- (Everhardt-Thornely, In-
lens) und Riickstreuelektronendetektoren verwendet. Zur Bestimmung der Element-
verteilung mittels EDX (engl. Energy-Dispersive X-ray Spectroscopy) wurde ein Ox-
ford X-Max System mit 80 m? aktiver Kristallfliche verwendet.

Stickstoff- und Krypton-Adsorption

Die spezifischen Oberflichen der Katalysator- und Tragermaterialien wurden mittels
Adsorption von Stickstoff oder Krypton (fiir Oberflichen <10m?/g) bestimmt. Alle
Messungen wurden bei 77 K an einem Quantachrome NovaWin durchgefiihrt. Vor
der Messung wurden die Proben bei 230°C fiir 20h ausgegast. Die Berechnung
der spezifischen Oberfliche erfolgte nach dem Modell von Brunauer-Emmet-Teller
(BET).

Thermogravimetrische Analyse

Thermogravimetrische Analysen wurden mittels eines TGA2 STAR® System (Mett-
ler Toledo) durchgefiihrt. Als Triagergas kamen synthetische Luft oder Stickstoff zum
Einsatz, bei einer Heizrate von 10 K/min und einem Durchfluss von 50 mL/min.
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A.1. Experimentelle Grundlagen und Methoden

Transmissionselektronenmikroskopie

Untersuchungen mittels TEM (engl. Transmission Electron Microscopy) und STEM
(engl. Scanning Transmission Electron Microscopy) wurden an einem FEI Tecnai
Osiris ChemieSTEMTM Elektronenmikroskop (Laboratorium fiir Elektronenmikro-
skopie, LEM, KIT) durchgefiihrt. Das Messgerit war mit einem High-Angle An-
nular Dark Field (HAADF)-Detektor ausgestattet. Die Proben wurden zermahlen
und in destilliertem Wasser suspendiert. Ein Tropfen der Suspension wurde auf ein
mit Kohlenstoff beschichtetes Goldnetz aufgetragen und getrocknet. Elementvertei-
lungsspektren wurden mittels EDX bestimmt.
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A. Anhénge

A.1.3. Dosierung, Temperaturregelung und Analytik in der
Versuchsanlage

Bestimmung von Explosionsgrenzen fiir Gemische aus N3, O und CH3;0OH

Um die Wahrscheinlichkeit der Bildung explosionsfdhiger Gemische zu verringern,
wurde die Versuchsdurchfiithrung an bekannte Daten zum Flammbereich von Ge-
mischen aus Stickstoff, Sauerstoff und Methanol gekoppelt. Dabei wurden Messer-
gebnisse von Brooks und Crowl [59] verwendet. Abbildung zeigt den Flammbe-
reich und fiir den Betrieb typische Mischungsverhéltnisse in einem Ternédrdiagramm.
Die Grofle des Flammbereichs macht deutlich, dass nur Gemische mit sehr klei-
nen Methanol- oder Sauerstoff-Konzentrationen nicht entziindbar sind. In Richtung
zunehmender CH3OH-Konzentrationen zieht sich der Flammbereich tendenziell zu-
riick, so dass dort im Verhéltnis hohere Oo-Anteile ohne Explosionsrisiko anwendbar
sind. Die fiir den Anlagenbetrieb gewédhlten Bedingungen liegen in der Regel ober-
halb der oberen Explosionsgrenze.

®  Experimentelle
Mischungen

= = Flammbereich

= Luftlinie

25 50
Stoffmengenanteil YN, I %

Abbildung A.1l.: Terndrdiagramm mit Flammbereich fiir Gemische aus Stickstoff,
Sauerstoff und Methanol.
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Temperaturprofile im Schiittungsreaktor

Die Temperaturprofile im Reaktor wurden durch Anderung der Position des Ther-
moelements, tiber die Linge der beheizten Zone hinweg, bestimmt. Die Tempera-
turmessung erfolgte alle 10 mm. Um die Einfliisse unterschiedlicher Reaktionsbedin-
gungen abzubilden, wurden der Gesamtvolumenstrom und die Reaktionstemperatur
variiert. Abbildung stellt eine repréasentative Auswahl der gemessenen Profile
grafisch dar. Unabhéngig von der Zieltemperatur, ergibt sich eine isotherme Zone
von circa 15cm bei Volumenstromen um 0,5 Ly /min. Bei héheren Volumenstrémen
ist die isotherme Zone (circa 7,5 cm) verkiirzt und tendenziell zum Reaktorausgang
hin verschoben. Basierend auf den bestimmen Temperaturprofilen wurde die Lage
des Katalysatorbetts auf circa 100 mm, vom Ende der beheizten Zone aus gemes-
sen, festgelegt. Unabhingig von den gewéhlten Bedingungen, kann so ein isothermer
Betrieb gewahrleistet werden.
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1 00 &— Strémungsrichtung
KatalysatlorschUttung Inerte Slchuttung
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Position ab Ende der beheizten Zone / mm

Abbildung A.2.: Gemessene Temperaturprofile im Schiittungsreaktor.
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Schematisches FlieBbild der Analytik

Abbildung zeigt ein schematisches Flieibild zur Beschreibung der Verschaltung
des verwendeten Gaschromatographen. In Modul A werden der Injektor und die
Saulen auf 100 °C gehalten. In Modul B werden der Injektor bei 90 °C und die Sdulen
bei 100 °C betrieben. Die Detektoren arbeiten bei einer Temperatur von 70 °C. Der
Séulendruck betragt 2,07 bar (Modul A) und 1,38 bar (Modul B).
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Abbildung A.3.: Fliefischema der verwendeten Analytik.
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Kalibrierfunktionen der Analytik

Fir die Kalibration der Stoffe Wasserstoff, Stickstoff, Methan, Kohlenmonoxid, Koh-
lendioxid, Ethan, Dimethylether, Propen und Propan wurden zertifizierte Gasmi-
schungen unterschiedlicher Konzentration verwendet. Die Kalibration von Formal-
dehyd, Methanol und Wasser erfolgte durch Verdampfung der Reinstoffe. Der Zu-
sammenhang zwischen gemessener Peakfliche und aufgegebener Konzentration ist
fiir alle Komponenten nahezu linear (siche Abbildung |A.4)).
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450000
&
.
375000 A ,/
300000 »
= Wasserstoff, R?=0,999
225000 - e Stickstoff, R?=0,999
! A Methan, R?=0,999
/ v Kohlenmonoxid, R?=0,999
150000 - // ¢ Sauerstoff, R?=0,999
750004 e e
, kT T
PR o
0 _w‘*l T T T
0 10 20 30 40 50
Stoffmengenanteil y / %
350000
= Kohlendioxid, R?=0,999
e Ethan, R?=0,998 -
300000| & Dimethylether P
v Propen / Propan, R?=0,998 7
¢ Wasser, R?=0,999 P
250000/ 4 Formaldehyd, R2=0,998 g s
» Methanol, R?=0,999 Lo
200000 - L
150000 - o
[
100000 - L
-4
- /. -
50000 - -
0 T T T T T
0 10 15 20

Stoffmengenanteil y / %

Abbildung A.4.: Kalibrierfunktionen der Analytik, oben: Modul A, unten: Modul

B.

159



A. Anhénge

A.1.4. Versuchsauswertung
Details zur Selektivititsberechnung

Die Selektivitét aller kohlenstoffhaltigen Produkte wurde in Anlehnung an Gleichung
(3.5) bezogen auf die Stoffmengenstréome von Methanol vor und nach der Reaktion

berechnet (Gleichung (A.1))).

nj — 150 VCH;0H
Sj = - — L= (A1)
NCH30H,0 — NCH30H Vj

Prinzipiell kénnen die Selektivitdten der kohlenstoffhaltigen Produkte auch auf die
verbrauchte Menge des zweiten Edukts Sauerstoff bezogen werden. Aufgrund des oft
vollstandigen Umsatzes an Oz in der oxidativen Methanol-Dehydierung ist dieses
Vorgehen hier mit Nachteilen verbunden.

Fiir die Darstellung der Selektivitdten der wasserstoffhaltigen Produkte (Hy, H2O)
wurde eine von Schlunke [54] vorgeschlagene Berechnungsweise verwendet. Dort wur-
den die entsprechenden Selektivitdten bezogen auf die Gesamtmenge der gebildeten
wasserstoffhaltigen (nicht-kohlenstoffhaltigen) Produkte wie folgt berechnet:

NH, — TVH, 0
SHy, = = - = - A2
’ (an - nH2,0) + (nHQO - nHQO,O) ( )

NH,O — NH,0,0 (A3)
NHy — MH,,0) + (MH,0 — NH20,0)

SH,0 = (

Diese Berechnungsweise hat den dsthetischen Vorzug, dass sich die Summe der Ho-
und HsO-Selektivitat zu 100 % ergibt. Die relative Bewertung der beiden nicht-
kohlenstofthaltigen Produkte wird damit erleichtert.

In der gleichen Arbeit hat Schlunke [54] eine Methode zur Berechnung einer modi-
fizierten Hy-Selektivitéit (Gleichung (A.4))) vorgeschlagen. Diese korrigiert Gleichung
um die Menge des durch thermischen Zerfall von Formaldehyd gebildeten Was-
serstoffs (iiber die Subtraktion des Stoffmengenstroms von Kohlenmonoxid).

(hHg - hHQ,O) - (hCO - ’hCO,U) (A4)

SHymod = 7 - - -
2o (7H, — nH2,0> + (7m0 — anop)

Diese Vorgehensweise erlaubt die einfache Unterscheidung zwischen Wasserstoff, der
in der katalytischen Reaktion gebildet wird, und Wasserstoff welcher durch thermi-
schen Zerfall von Formaldehyd in der Gasphase entsteht. Sollen die in der katalyti-
schen Reaktion gebildeten Mengen an Hs und HyO vergleichend bewertet werden,
ist dieser Ansatz besonders niitzlich.

Die Korrektur um die gebildete Menge an Kohlenmonoxid wurde auch auf die
Berechnung der Selektivitiat zu Formaldehyd tibetragen (Gleichung (A.5)).

(NCH,0 — NCHL0,0) + (co — 1c0,0) (A.5)
NCH;0H,0 — NCH;0H

SCH20,mod =
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Dadurch wurde eine modifzierte CHyO-Selektivitat erhalten. Fiir katalytische Sys-
teme bei denen sich CO durch thermische Zersetzung von Formaldehyd in der Gas-
phase bildet (beispielsweise Silber- oder Kupferkatalysatoren), ist diese Vorgehens-
weise niitzlich, um die tatsédchliche katalytische Bildung von Formaldehyd bewerten
zu konnen. Fiir Katalysatoren bei welchen Kohlenmonoxid jedoch ein Produkt der
katalytischen Reaktion ist (beispielsweise an TiO3), ist dieses Verfahren nicht an-
wendbar.

Kommentar zum Einfluss des experimentellen Aufbaus auf die Bildung von
Kohlenmonoxid in der Gasphase

Das Zielprodukt im Ausgangsstrom des Festbettreaktors ist thermisch instabil und
zerféllt bei ausreichend hohen Temperaturen homogen in der Gasphase. Je nach
Versuchsbedingungen trigt der Zerfall von CH2O damit zur Bildung von CO bei.
Als Gasphasenreaktion ist der thermische Zerfall auch wesentlich von der Verweil-
zeit im Reaktorteil unterhalb des Katalysatorbetts, beziehungsweise in geringerem
Mafl auch von der Verweilzeit im Bett abhéngig. Variationen in der experimentel-
len Durchfiihrung (zum Beispiel kleine Unterschiede im Aufbau der Glasreaktoren,
Fluktuationen bei der Befiillung der Reaktoren und andere) haben damit einen gro-
Beren Einfluss auf die Bildung von Kohlenmonoxid durch thermischen Zerfall, als
auf die eigentlichen katalytischen Reaktionen. In Reproduktionsexperimenten wur-
den vor allem Schwankungen in der Bildung von Kohlenmonoxid (beispielsweise als
Kohlenmonoxid-Selektivitit) beobachtet. Die Ergebnisse der Reproduktionsexperi-
mente im Festbettreaktor sind in Anhang[A.2.T|dargestellt. Analog zur modifizierten
Formaldehyd-Selektivitdt, kann eine Korrektur um die CO-Bildung zur Bewertung
der Reproduzierbarkeit sinnvoll sein (siehe den vorangehenden Abschnitt: Details
zur Selektivitidtsberechnung).
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A.1.5. Untersuchung von Blindumsatzen und thermodynamischen
Limitierungen

Simulierte Blindumsiatze bei verschiedenen Reaktionsbedingungen

Die homogenen Gasphasenreaktionen mit Methanol und Sauerstoff wurden auf Basis
des in Kapitel beschriebenen Modells fiir verschiedene Versuchsbedingungen si-
muliert. Die wesentlichen Abhéngigkeiten des Methanol-Umsatzes sind in Abbildung
zusammengefasst. Die Umsétze an CH3OH und Oy steigen in exponentieller Wei-
se mit der Reaktionstemperatur an (Abbildung C). Unterhalb von 600 °C wird
praktisch kein Methanol umgesetzt. Fiir den im Rahmen dieser Arbeit iiblicherwei-
se angewandten Temperaturbereich (575 bis 625 °C) werden keine CH3OH-Umsétze
grofler als 5 % erreicht. Aufgrund der exothermen Natur der untersuchten Reaktionen
werden in den im Schiittungsreaktor durchgefiihrten, katalytischen Untersuchungen
niedrigere Temperaturen eingestellt um eine Temperatur von beispielsweise 600 °C
am Katalysatorbett zu erreichen. Im Vergleich zur Simulation sind daher die tatséch-
lichen Blindumsétze bei einer bestimmten Temperatur unter Versuchsbedingungen
als noch niedriger einzustufen.

Mit steigender Verweilzeit (Abbildung A) nimmt der Umsatz an Methanol
erwartungsgeméf zu. Die Verweilzeit im Reaktorrohr (in der beheizten Zone) liegt
experimentell in einem Bereich von 0,1 bis 0,4s. Die Verweilzeit im Reaktorrohr
ist von der Verweilzeit im Katalysatorbett zu unterscheiden, welche mehr als eine
GroBenordnung kleiner ist (vergleiche auch Kapitel [3.2)). Fiir die im Schiittungsre-
aktor durchgefiihrten katalytischen Tests ist davon auszugehen, dass nicht tiber die
gesamte Spanne der Verweilzeit im Reaktorrohr Blindreaktionen zwischen CH3sOH
und Og ablaufen kénnen. Der Sauerstoff-Umsatz ist bei den hier durchgefiihrten ka-
talytischen Untersuchungen in der Regel vollstandig. Folglich ist davon auszugehen,
dass nach dem Katalysatorbett praktisch kein Sauerstoff mehr vorhanden ist. Oxi-
dative Gasphasenreaktionen kénnen damit nur vor dem Katalysatorbett erfolgen.
Fiir die katalytische Testung ist mit kleineren Verweilzeiten der reaktiven Gasphase
und folglich mit niedrigeren Blindumsétzen zu rechnen.

Wie erwartet, nimmt der Blindumsatz an Methanol mit steigenden Eingangs-
konzentrationen der Edukte zu (Abbildung B). Typische, in dieser Arbeit an-
gewandte CH3OH-Konzentrationen lagen zwischen 2 und 12 %, wobei in einzelnen
Versuchsreihen auch héhere Konzentrationen verwendet wurden. Fiir grolere Ver-
héltnisse von Methanol zu Sauerstoff (Abbildung [A.5|D und E) ergeben sich kleinere
Blindumsétze. Wie erwartet, ist die Verfiigbarkeit von Oz ein limitierende Faktor.
In fiir diese Arbeit durchgefiihrten Versuchsreihen lag das Verhéltnis von CH3OH zu
Oq in einem Bereich von 2 bis 10 mol/mol. Das in Kapitel vorgestellte kinetische
Modell erlaubt die Simulation der Blindumsétze (allgemein: der beschriebenen Gas-
phasenreaktionen) in Abhéngigkeit der relevanten experimentellen Parameter. Unter
den fiir die katalytischen Untersuchungen verwendeten Bedingungen liegen die durch
homogene Gasphasenreaktionen verursachten CHzOH-Umsétze in der Regel unter-
halb von 5 %. Ein wesentlicher Einfluss der Blindreaktionen auf die durchgefiithrten
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Abbildung A.5.: Simulierte Blindumsétze in Abhéingigkeit der Verweilzeit (A),
der Eingangskonzentration der Edukte (B, ncm,on/no, =2,5),
der Reaktionstemperatur (C) und von ncm,omn/n0, im Eingangs-
strom fiir konstante Stoffmengenanteile an Og (D, yo, =2%)
und CH3O0H (E, ycusorn=5%). Wo nicht anders angegeben:
Viet =1 Ly /min, ycason =5 % und yo, =2 % in Stickstoff.
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katalytischen Untersuchungen kann fiir diese Bedingungen ausgeschlossen werden.
Durch Verwendung des kinetischen Modells kann eine Einordnung des Ausmafles
der Blindreaktionen fiir Experimente auflerhalb des typischen Parameterbereichs
mit verhdltnisméafig geringem Aufwand im Einzelfall erfolgen.

Bestimmung der Gleichgewichtsumsatze

Auch die in heterogen-katalytischen Reaktionen erreichbaren Umsétze sind durch
die Thermodynamik limitiert [207]. Dieser Limitierung entspricht das thermodyna-
mische Reaktionsgleichgewicht. Die Bedeutung der Riickreaktionen nimmt in der
Néhe des Gleichgewichts zu. Werden Experimente in Gleichgewichtsndhe durchge-
fiihrt, kann eine Beeinflussung von experimentell bestimmten Umsatzgroflen nicht
ausgeschlossen werden. Um entscheiden zu kénnen ob eine Gleichgewichtslimitierung
wahrscheinlich ist, miissen daher die Gleichgewichtsumsétze der relevanten Reaktio-
nen bestimmt werden. Die Berechnung von Gleichgewichtsumsétzen erfolgt tiblicher-
weise iiber tabellierte, thermodynamische Zustandsgrofien im Referenzzustand. Fiir
Stoffe ohne verfiighare thermodynamische Daten kénnen Gruppenbeitragsmethoden
zur Abschétzung verwendet werden.

Alle irreversiblen Prozesse bei konstantem Druck und konstanter Temperatur
verlaufen in Richtung abnehmender Gibbs-Energien des Gesamtsystems [64]. Der
Gleichgewichtszustand eines geschlossenen Systems bei gegebener Temperatur und
gegebenem Druck ist der Zustand minimaler Gibbs-Energie. Im Gleichgewichtszu-
stand kénnen Anderungen im System auftreten, welche die Gibbs-Energie aber nicht
verandern. Mit der differentiellen Gibbs-Energie dG , kann das Kriterium des ther-
modynamischen Gleichgewichts geschlossener Systeme wie in Gleichung for-
muliert werden.

dGT7p =0 (AG)

Die differentielle Fundamentalfunktion der Gibbs-Energie eines geschlossenen Sys-
tems wird iiblicherweise wie in Gleichung (A.7)) als eine Funktion von Temperatur
T, Druck p und Stoffmenge n angegeben.

dG =V -dp—S-dT + > p;-dn; (A7)
i
Bei konstanten Temperaturen und Driicken tragen lediglich Anderungen der Stoff-

menge der Komponenten i zur Anderung der Gibbs-Energie bei. Damit kann ent-
sprechend Gleichung (A.8]) vereinfacht werden.

dG = p; - dng (A.8)

Mit Hilfe der grundlegenden Stoffbilanz fiir ein geschlossenes System mit einer ab-
laufenden chemischen Reaktion (Gleichung (A.9) und (A.10))) kann die differentielle
Anderung der Gibbs-Energie iiber die Umsatzvariable e formuliert werden. Diese
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entspricht der Gibb’schen Reaktionsenergie AR G.

ng =N 0+ Vi€ (A.9)
dn; = v; - de (A.10)

0G
(&)T’p = ;,U,i V= ARG (A.ll)

Uber die Definition des chemischen Potentials ; und der molaren Gibb’schen Reak-
tionsenergie im Standardzustand ARG%,T lasst sich Gleichung (A.8) zu Gleichung

(A.14) erweitern.

pi =G+ RT -Ina; (A.12)
ARGz = (Vi GY) (A.13)
1 2 e X A4
n 1:[% = RT (A.14)

Durch Umformen erhélt man definitionsgeméafl die Gleichgewichtskonstante einer
chemischen Reaktion.

ARGY
K = exp <_2vaT> =[] a (A.15)

Die Gleichgewichtskonstante K verkniipft grundlegende thermodynamische Stoffei-
genschaften mit den Aktivitdten a; der in der chemischen Reaktion teilnehmen-
den Komponenten. So kann durch Berechnung von K aus tabellierten thermodyna-
mischen Daten die Gleichgewichtszusammensetzung einer Reaktion bestimmt wer-
den [208].

Die Temperaturabhéngigkeit der Gibb’schen Standardreaktionsenergie wird iib-
licherweise durch die Standardreaktionsenthalpie ARH&,T und -Entropie ARSIOH,T
ausgedriickt (Gleichung (A.16)) bis (A.18)).

ARGY = ARH) ¢ — T ArSy 1 (A.16)
0 0 T
0 7
Tryivi Cna(T
ARSSQ,T = ARSS(LTO +/T (Z’V T il )> dr (A.18)
0

Die molaren Standardreaktionsenthalpien und -Entropien bei Standardtemperatur
Ty, werden mit Hilfe von Werten der Standardbildungsenthalpien und -Entropien der
reinen Stoffe bestimmt. Diese konnen einschlégigen Tabellenwerken [64] entnommen
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Abbildung A.6.: Simulierte Gleichgewichtsumsatze fiir ein Gemisch bestehend aus
75 % Methanol und 25 % Sauerstoff

werden.
ARHp o = (Vi : Angl,i) (A.19)
ArShr, = (vi- A, (A.20)

(2

Die Temperaturabhangigkeit der molaren Warmekapazitiat Cp,(7") kann mit Hil-
fe etablierter empirischer Formeln beriicksichtigt werden. Beispielsweise kann eine
PPDS-Gleichung der in Gleichung gezeigten Form verwendet werden. Die
Parameter A bis E sind in tabellierter Form verfiigbar |161].

Co(T) = B+ (C— B) - (AiT)z'

A A T \? T \*
[1_A+T'<D+E'A+T+F'(A+T) +G'<A+T)>

Sollen Zusammensetzungen simultaner Reaktionsgleichgewichte bestimmt wer-
den, gestaltet sich die Berechnung iiber den Ansatz der Gleichgewichtskonstante
als schwierig. Eine Losung der Gleichungssysteme ist oft nur iterativ méglich. Eine
etablierte Alternative stellt die direkte Minimierung der Gibb’schen Reaktionsenergie
nach Gleichung (A.6) und (A.11)) dar. Moderne Simulationsprogramme fir chemische

(A.21)
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Reaktionen und Prozesse (wie beispielsweise AspenPlus®) nutzen diese Strategie um
Gleichgewichtszusammensetzungen auch komplizierter Reaktionsnetzwerke effektiv
zu berechnen. Fiir die im Rahmen dieser Arbeit relevanten Gasphasenreaktionen
wurde die Zusammensetzung im Gleichgewicht bei verschiedenen Temperaturen mit
AspenPlus® bestimmt. Zur Beschreibung der Stoffeigenschaften der Komponenten
wurde die Zustandsgleichung nach Soave-Redlich-Kwong [209] verwendet. Abbildung
stellt die simulativ berechneten Gleichgewichtsumsatze grafisch dar. Die Gleich-
gewichtsumsétze sind oberhalb von 200 °C sowohl fiir die thermische Zersetzung als
auch fiir die Oxidation von Methanol nahezu vollstdndig. Unter den angewandten
Bedingungen kann daher eine Beeinflussung der katalytischen Reaktion durch eine
thermodynamische Gleichgewichtslimitierung ausgeschlossen werden.
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A.2. Katalytische Untersuchungen im Schiittungsreaktor

A.2.1. Betrachtungen zur Reproduzierbarkeit der Experimente am
polykristallinen Silberkatalysator

Die Gesamtvarianz der nach den katalytischen Untersuchungen erhaltenen Ergeb-
nisse (beispielsweise in Form bestimmter Stoffmengenstrome) setzt sich im Wesent-
lichen aus den folgenden Positionen zusammen [210].

e Varianz der Dosierung
e Varianz im experimentellen Vorgehen
e Varianz der Analytik

Zur Varianz im experimentellen Vorgehen zéhlen beispielsweise Schwankungen bei
der Einwaage, Variationen bei der Befillung der Reaktoren oder Abweichungen bei
der hindischen Steuerung der Versuchsanlage. Die Varianz der Analytik beinhaltet
Unsicherheiten bei der eigentlichen Messung (Detektorvarianz), der Messwertum-
rechnung und der Anwendung der Kalibrierung. Praktisch wird oft beobachtet, dass
die experimentelle Varianz die Gesamtvarianz wesentlich bestimmt [210]. Die Varianz
der Analytik (vergleiche Anhang und der Dosierung sind in der vorliegenden
Anwendung tatsichlich als gering einzuordnen. Fiir die Dosierung und Analyse typi-
scher Eingangszusammensetzungen werden beispielsweise die folgenden Mittelwerte
und Standardabweichungen beobachtet (Tabelle [A.2)).

Zur Bestimmung typischer Fehlerbereiche der katalytischen Testungen am Silber-
katalysator wurde ein Versuch mit einer Laufzeit von 24 h insgesamt fiinfmal wieder-
holt. Die dabei bestimmten Stoffmengenstrome der Produkte und Edukte sind (mit
Ausgleichsfunktionen und Vertrauensbereich) in Abbildung grafisch dargestellt.
Der Oo-Umsatz ist fiir die gezeigten Versuche stets vollstdndig, so dass der entspre-
chende Stoffmengenstrom hier nicht separat aufgefiihrt wird. Es wird deutlich, dass
der Schwankungsbereich der Stoffmengenstrome der Komponenten, welche (unter
den gegebenen Reaktionsbedingungen) ausschliefllich in katalytischen Reaktionen
teilnehmen (CH3OH, HoO, CO3) vergleichsweise gering ist. Stoffmengenstréome von
Komponenten, welche in Gasphasenreaktionen teilnehmen kénnen (CHO, CO, Hy)

Tabelle A.2.: Bestimmte Mittelwerte und Standardabweichungen fiir die Dosie-
rung von Gasgemischen mit typischer Zusammensetzung.

Komponente g/ % o/ %
CH3O0H 1,83 0,03
0y 0,85 0,02

Ny 97,30 0,04
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Tabelle A.3.: Mittelwerte und mittlere Fehler der Bilanzen in Reproduktionsexpe-
rimenten.

Bilanz Mittelwert / % Mittlerer Fehler / %

Cy 99,8 4,1
Oy, 98,4 2.4
Hy, 100,8 3.4

zeigen grofiere Unsicherheiten. Werden, wie in Kapitel [A-1.4] ausgefiihrt, modifizierte
Stoffmengenstréome von Formaldehyd zur Korrektur der CO-Bildung in der Gaspha-
se verwendet, so reduziert sich der Schwankungsbereich deutlich (Abbildung[A.7] C).
Insgesamt lasst sich eine gute Reproduzierbarkeit der Versuche erkennen, wobei die
Bildung von Kohlenmonoxid im gegebenen System eine Sonderrolle einnimmt und
gegebenenfalls in Abhéngigkeit der konkreten Reaktionsbedingungen individuell be-
wertet werden muss.

Um eine Aussage iiber die Signifikanz beobachteter quantitativer Verdnderungen
in der Produktzusammensetzung bei katalytischen Untersuchungen treffen zu kon-
nen, miissen die Kohlenstoff-, Sauerstoff- und Wasserstoftbilanzen (Co;, Og,, Ho,) be-
riicksichtigt werden. Abbildung stellt die nach Kapitel berechneten Bilanzen
fiir die durchgefiihrten Reproduktionsexperimente grafisch dar. Alle Bilanzen liegen
in einem fiir katalytische Testungen tiblicherweise geforderten Bereich von +5 %. Die
Mittelwerte der Bilanzen mit mittlerem Fehler nach 24 h Laufzeit sind in Tabelle
zusammengefasst. Die Bilanzen kénnen prinzipiell als geschlossen betrachtet werden.
Testungen an polykristallinen Silberkatalysatoren sind im Rahmen der vorgestellten
experimentellen Methoden qualitativ und quantitativ reproduzierbar. Treten bei be-
stimmten Reaktionsbedingungen dauerhaft Abweichungen auflerhalb eines Intervalls
von +5% der Kohlenstoffbilanz auf, so wird im konkreten Fall darauf hingewiesen.
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Abbildung A.8.: Stoffbilanzen als Funktion der Laufzeit in Reproduktionsexperi-
menten. Die Konfidenzintervalle wurden fiir eine Wahrscheinlich-
keit von p=0,95 bestimmt. Versuchsbedingungen: mg,; =0,4 g,
T=600°C, dp=>500-600pm, ycusoun=2,5%, vyo,=1,04%,
Viot =1 Ly /min.
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A.2.2. Untersuchung von Stofftransportlimitierungen

Zur Bestimmung eventuell auftretender Massentransferlimitierungen wéhrend der
katalytischen Untersuchungen, wurde ein etablierter experimenteller Ansatz ange-
wandt [65]. Fiir den Nachweis einer externen Hemmung des Stofftransports wur-
de der Gesamtvolumenstrom fiir konstante Verhéltnisse von Einwaage und Volu-
menstrom (Mgat/ Vtot) variiert. Fiir Katalysatorsysteme, bei welchen auch interne
Stofftransportlimitierungen auftreten kénnen, wurde die Korngréfle bei ansonsten
identischen Versuchsbedingungen variiert.

Untersuchung externer Stofftransportlimitierungen am polykrystallinen
Silberkatalysator

Abbildung stellt die Ergebnisse der Versuchsreihen fiir den polykristallinen Sil-
berkatalysator grafisch dar. Der Methanol-Umsatz bleibt im Bereich der getesteten
Volumenstrome in guter Naherung konstant. Daher kann fiir die angewandten Ver-
suchsbedingungen eine Hemmung des externen Stofftransports ausgeschlossen wer-
den.
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Gesamtvolumenstrom V / Ly/min

Abbildung A.9.: Umsitze und Selektivitdten als Funktion des Gesamtvolumen-
stroms. Versuchsbedingungen: T =600°C, dp=200-300nm,
TOS=1h, mKat/Viet =0,3min-gias/Ln,  ycu;on = 2,67 %,
Y0, = 1,16 %. Linien wurden fiir eine bessere visuelle Darstel-
lung eingefiigt.
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Untersuchung externer Stofftransportlimitierungen an getragerten Silber- und
Kupferkatalysatoren

Umsatz X oder Selektivitat S / %

Umsatz X oder Selektivitat S / %

Abbildung A.10.:
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Umsétze und Selektivitdten als Funktion des Gesamt-
volumenstroms  fiur Ag/SiOs- (A, wag=3,43%) und
Cu/SiOg-Katalysatoren (B, wcy=2,32%). Versuchsbedin-
gungen: T =575°C, TOS=1h, mKat/Vtot = 0,05 min-ggat /LN,
ycHson = 2,67 %, yo, = 1,16 %. Linien wurden fiir eine bessere
visuelle Darstellung eingefiigt.
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Untersuchung externer und interner Stofftransportlimitierungen am
TiO,-P25-Katalysator
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Abbildung A.11.: Umsitze und Selektivitéiten als Funktion des Gesamtvolumen-
stroms (A) und der Korngrofenfraktion (B) fir den TiO2-P25-
Katalysator. Versuchsbedingungen: T =600°C, TOS=1h,
mat/Viot = 0,1 min-g/Ly (A), mkas = 0,08...0,14g (A, Ady)
bzw. 0,06g (B), Viet =1,0Lx/min (B), ycu,on =2,65% (A)
bzw. 2,17% (B), yo, =1,14% (A) bzw. 0,92 % (B). Linien wur-
den fiir eine bessere visuelle Darstellung eingefiigt.
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A.2.3. Zusatzliche Ergebnisse der Parameterstudien am polykristallinen
Silberkatalysator

Variation der Reaktionstemperatur

Analog der in Kapitel vorgestellten Ergebnisse, wurde unter gleichen Bedin-
gungen eine Temperaturvariation fiir eine Korngréfle des Katalysators von 200-
300 pm durchgefithrt. Abbildung zeigt den temperaturabhéngigen Verlauf der
bestimmten Umsétze und Selektivitdten.

Die Umsétze und Selektivitdten der in der katalytischen Reaktion teilnehmen-
den Komponenten zeigen eine gute Ubereinstimmung mit den fiir dp = 500-600 pm
erhaltenen Ergebnissen. Geringe Unterschiede zeigen sich in der Selektivitit des
Gasphasenprodukts Kohlenmonoxid.
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Abbildung A.12.: Umsitze und Selektivitdten als Funktion der Reaktionstem-
peratur. Versuchsbedingungen: mg,; =0,3g, dp =200-300 pm,
yenson = 2,14 %, yo, = 0,96 %, Vies = 1 Ly /min. Linien wurden
flir eine bessere visuelle Darstellung eingefiigt.
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Versuche zur Langzeitaktivitat

Zusétzlich zu dem bereits in Kapitel [5.2] diskutierten Langzeitversuch bei einem Ver-
héltnis ncmsomn/no, = 2,2, wurden weitere Versuche dieser Art fiir Verhéltnisse von
1,8, 2,0, 2,4 und 2,6 durchgefiihrt. Die wesentlichen Ergebnisse sind in Abbildung
[A13] zusammengefasst. Auch fiir diese Versuchsreihen ist keine Deaktivierung in-
nerhalb eines Zeitraums von 48h zu erkennen. Stationdre Zustdnde werden nach
wenigen Stunden erreicht. Die erzielten Umsétze und Selektivitdten im stationéren
Zustand unterschieden sich im Wesentlichen entsprechend der in Kapitel iden-

tifizierten Abhéngigkeiten vom Verhéltnis ncm,om/n0, -

Umsatz X oder Selektivitat S / %

Umsatz X oder Selektivitat S / %

Abbildung A.13.: Umsitze und Selektivitdten als Funktion der Standzeit. Ver-
suchsbedingungen: ncm,on/no, =1,8(A) bzw. 2,0(B) bzw.
2,4(C) bzw. 2,6 (D), mkat = 0,4 g, T'=600 °C, dp = 500-600 jum,
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A.2. Katalytische Untersuchungen im Schiittungsreaktor

Variation des Methanol-Sauerstoff-Verhiltnisses

Analog zu den in Kapitel diskutierten Versuchsreihen, wurde die Abhéngig-
keit der modifizierten Wasserstoff-Selektivitdt vom Verhéltnis ncuzom/n0, im Ein-
gangstrom auch fiir Reaktionstemperaturen um 550 °C untersucht. Abbildung
stellt die erhaltenen Ergebnisse fiir 600 °C und 550 °C vergleichend dar.
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m ¢151%0,
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Abbildung A.14.: Modifizierte Hs-Selektivitdt in Abhéngigkeit des molaren
Verhéltnisses von CH30H und Oj. Versuchsbedingungen:
Viet = 1 Liy/min, TOS = 1h, mya; =0,4 g, dp = 1-2 mm. Die Va-
riation von ncp,omn/n0, wurde durch Verdnderung des Anteils
an Methanol erreicht. Linien wurden fiir eine bessere visuelle
Darstellung eingefiigt.
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Variation der Katalysatorbelastung

Ahnlich den in Kapitel vorgestellten Versuchsreihen, wurde die Abhéngigkeit
der modifizierten Wasserstoff-Selektivitdt von der Belastung des Katalysators auch
fiir Reaktionstemperaturen unterhalb von 600 °C untersucht. Die wesentlichen Re-
sultate dieser Studien sind in Abbildung zusammengefasst.

Fiir alle untersuchten Reaktionstemperaturen kann eine lineare Abhéngigkeit der
Selektivitit von der Belastung identifiziert werden. Die Steigung dieser linearen Kor-
relation ist temperaturabhéngig und nimmt konkret mit sinkenden Temperaturen
ab. Basierend auf den vorliegenden Daten kann fiir Temperaturen zwischen 575 °C
und 590 °C ein Fall erwartet werden, bei welchem die entsprechende Steigung null
betrégt, also keine Erhohung der Ha-Selektivitdt mit steigender Belastung stattfin-
det.
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Abbildung A.15.: Modifizierte Ho-Selektivitdt in Abhéngigkeit der Katalysator-
Belastung, beziehungsweise des Stoffmengenanteils an CH3OH
im Eingangsstrom. Versuchsbedingungen: Vio =1Ly /min,
TOS=1 h, MKat = 0,4 g, dp =1-2 mim, hCH3QH/’fl02 = 2,9. Li-
nien wurden fiir eine bessere visuelle Darstellung eingefiigt.
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A.2.4. Zusatzliche Ergebnisse der Versuchsreihen an getragerten Silber-
und Kupferkatalysatoren

Einfluss der modifizierten Verweilzeit

Umsatz X oder Ausbeute Y / %

Umsatz X oder Ausbeute Y / %
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Abbildung A.16.: Umsitze oder Ausbeuten als Funktion der modifizierten Ver-

weilzeit (mkar/Vior) fiir die getrigerten Katalysatoren (A:
Ag/SiOg, wae =3,43% und B: Cu/SiO2, wc, =2,32%). Ver-
suchsbedingungen: T'=575 °C, mgat =0,04...0,07g, TOS =1h,
Viot =0,8...1,4 Ly /min, yo, =1,16%, ycu,on = 2,67 %. Linien
wurden fiir eine bessere visuelle Darstellung eingefiigt.
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Einfluss der Reaktionstemperatur
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Abbildung A.17.: Umsétze und Selektivitdten als Funktion der Reaktionstem-
peratur fiir Ag/SiO-Katalysatoren (waz=0,58% (A) bzw.
1,15% (B) bzw. 3,43% (C) bzw. 3,86 % (D)). Versuchsbe-
dingungen: mgat =0,04g, Viet = 1,0 Lx/min, yon,on = 2,14 %,
Y0, =0,95%. Linien wurden fiir eine bessere visuelle Darstel-
lung eingefiigt.
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@ CH,OH ® O, 4 CH,0 v CO 4 CO, < H, » HyO|

100

o *\x

Umsatz X oder Selektivitat S / %

Umsatz X oder Selektivitat S / %

500 550 600 650 500 550 600 650

Temperatur T/ °C Temperatur T/ °C

Abbildung A.18.: Umsitze und Selektivitdten als Funktion der Reaktionstem-
peratur fir Cu/SiOs-Katalysatoren (wcy=1,69% (A) bzw.
2,32% (B) bzw. 6,27% (C) bzw. 7,96 % (D)). Versuchsbe-
dingungen: mga; = 0,04 g, Vier = 1,0 Lx/min, ycuson = 2,14 %,
Y0, = 0,95 %. Linien wurden fiir eine bessere visuelle Darstel-
lung eingefiigt.
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Einfluss des Methanol-Sauerstoff-Verhaltnisses
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Abbildung A.19.: Umgesetzte Stoffmengenstrome als Funktion des molaren
Verhéltnisses von CH30H und O fir Ag/SiOs- (A) und
Cu/SiOq-Katalysatoren (B). Versuchsbedingungen: T'= 575 °C,
MKar = 0,048, Viet = 1,0 Ly/min, TOS =1h, yo, =1,36 %. Li-
nien wurden fiir eine bessere visuelle Darstellung eingefiigt.
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Abbildung A.20.: Modifzierte Hs-Stoffmengenstréme im Produktgas als Funk-
tion des molaren Verhéltnisses von CH3OH und Os fiir
Ag/SiOz- (A) und Cu/SiOg-Katalysatoren (B). Versuchs-
bedingungen: T =575°C, mga =0,04g, Viet = 1,0 Ly/min,
TOS=1h, yo,=1,36%. Linien wurden fiir eine bessere visu-
elle Darstellung eingefiigt.
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Abbildung A.21.: Stoffmengenstrome an HsO und COs im Produktgas als
Funktion des molaren Verhéltnisses von CH3OH und O
fir Ag/SiO2- (A) und Cu/SiOz-Katalysatoren (B). Versuchs-
bedingungen: T =575°C, mgat =0,04g, Viet=1,0 Ln/min,
TOS=1h, yo,=1,36%. Linien wurden fiir eine bessere visu-
elle Darstellung eingefiigt.
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Einfluss der Katalysatorbelastung
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Abbildung A.22.: CH30H-Umsétze und modifizierte CHO-Ausbeuten als
Funktion der Katalysatorbelastung fir Ag/SiOs (A und
B, was=1,53%) und Cu/SiO2 (C und D, wcy,=0,80%).
Versuchsbedingungen: T=575°C, mKat = 0,04 g,
Viot = 1,0 Ly /min, TOS =1h, yor,0H = 2,15...9,37 %,
NCH,0H/N0, =2,3. Linien wurden fiir eine bessere visuel-
le Darstellung eingefiigt.
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Abbildung A.24.: Umsitze und Selektivitiaten an Ag/SiOa- (A, wag = 3,43 %) und
Cu/SiOz-Katalysatoren (B, wcy =6,27%) sowie modifzierte
CH30O-Ausbeuten (C) in Abhéngigkeit der Standzeit. Versuchs-
bedingungen: T =575°C, mga; =0,07g, Viet=1,0 Ly /min,
YcH;0H = 2,22 %, yo, = 1,13 %.
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A.2.5. Zusatzliche Ergebnisse der Versuchsreihen an TiO,- und

Ti,Oy-basierten Katalysatoren

Einfluss des molaren Eduktverhiltnisses
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Abbildung A.25.: CH20-Ausbeuten in Abhéngigkeit des molaren Eduktverh&lt-
nisses fiir P25- und Rutil-Katalysatoren. Versuchsbedingungen:
T =600°C, mga=0,06g (P25) bzw. 0,3g (Rutil), dp =200-
300 pm (Rutil), Vier = 1,0 Ly /min, TOS =1h, yo, = 1,32 %. Li-
nien wurden fiir eine bessere visuelle Darstellung eingefiigt.
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Abbildung A.26.: Umsitze und Selektivitdten in Abhédngigkeit der Standzeit fiir
den P25- (A) und den Rutil-Katalysator (B) bei 500 °C. Ver-
suchsbedingungen: T'=500 °C, mgat =0,12¢g (P25) bzw. 0,3 ¢
(Rutil), dp =200-300 pm, Vie; = 1,0 Ly /min, ycu,on = 2,22 %,
yo, =1,13%.
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Abbildung A.27.: Umsitze und Selektivitdten in Abhédngigkeit der Standzeit fiir
den P25- (A) und den Rutil-Katalysator (B) bei 550°C. Ver-
suchsbedingungen: T'=550°C, mgat =0,12¢g (P25) bzw. 0,3 ¢
(Rutil), dp =200-300 pm, Vie; = 1,0 Ly /min, ycuson = 2,22 %,
vo, =1,13%.
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A.2. Katalytische Untersuchungen im Schiittungsreaktor
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Abbildung A.28.: Umsitze und Selektivitdten in Abhédngigkeit der Standzeit fiir

den P25- (A) und den Rutil-Katalysator (B) bei 600 °C. Ver-
suchsbedingungen: T'=600 °C, mgat =0,12¢g (P25) bzw. 0,3 ¢
(Rutil), dp =200-300 pm, Viet = 1,0 Ly /min, ycu,on = 2,22 %,
vo, =1,13%.
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Abbildung A.29.: CHy0-Ausbeuten in Abhéngigkeit der Standzeit fiir den
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P25- (A) und den Rutil-Katalysator (B). Versuchsbedingun-
gen: myay =0,12¢g (P25) bzw. 0,3g (Rutil), dp =200-300 pm,
‘/tot = 170 LN/mina YCH3;0H = 2722 %7 Yo, = 1a13 %



Nicht-oxidative Reaktion von Methanol am P25- und Rutil-Katalysator

A.2. Katalytische Untersuchungen im Schiittungsreaktor
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Abbildung A.30.: Stoffmengenanteile in Abhéngigkeit der Standzeit fiir die nicht-
oxidative Reaktion von CH3OH an P25 (A) und Rutil (B).
Versuchsbedingungen: mgat =0,12¢ (P25) bzw. 0,3g (Rutil),

dp =200-300 nm, ‘/tot = 1,0 LN/min, YCH30H = 2,25 %.
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Abbildung A.31.: Umsitze und Selektivititen (A) und CH3OH-Umsatz und
CH30O-Ausbeute (B) in Regenerationsexperimenten an P25. Die
Reaktionsbedingungen entsprechen jenen der in Kapitel
vorgestellten Versuche bei 600 °C. Regenerationsbedingungen:
Viot = 1,0 Ly /min, yo, =10 % in Na, T =600 °C, tReg = 10 min.
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Abbildung A.32.:
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Umsétze und Selektivitdten (A), CH3OH-Umsatz und CH20-
Ausbeute (B) sowie Stoffmengenstréome an CO und COy (C)
bei zyklischer Behandlung von Rutil in sauerstofthaltigen At-
mosphéaren. Die Reaktionsbedingungen entsprechen jenen der
in Kapitel vorgestellten Versuche bei 600 °C. Behandlungs-
bedingungen: Vio; =1,0 Ly /min, yo, =20 % in No, T'=600 °C,
tBehandlung = 10 min.
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A. Anhédnge

Abbildung A.33.: Umsdtze und Selektivititen (A) und CH3OH-Umsatz und
CH30-Ausbeute (B) bei zyklischer Behandlung von Rutil
in stickstoffhaltigen Atmosphéren. Die Reaktionsbedingungen
entsprechen jenen der in Kapitel vorgestellten Versu-
che bei 600°C. Behandlungsbedingungen: Vtotzl,OLN/min,
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A.2. Katalytische Untersuchungen im Schiittungsreaktor

Langzeitaktivitdt an Ti,Oy-Katalysatoren
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Abbildung A.34.: Umsitze und Selektivititen in Abhéngigkeit der Stand-
zeit am TiyOy-Katalysator. Versuchsbedingungen:
T =650 OC, MKat = 0,30 g, ‘/tot = 1,0 LN/min, YCH30H = 2,22 %,
0, =1,13%.
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A. Anhédnge

A.3. Zusatzliche Ergebnisse der Charakterisierung von
Katalysatoren

A.3.1. SEM-Aufnahmen der polykristallinen Silberkatalysatoren
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Abbildung A.35.: SEM-Aufnahmen des polykristallinen Silberkatalysators vor
(A-D) und nach (E-H) der Reaktion.
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A.3. Zusidtzliche Ergebnisse der Charakterisierung von Katalysatoren

A.3.2. STEM-Aufnahmen der getragerten Katalysatoren

Abbildung A.36.: STEM-Aufnahmen von Ag/SiOy (vor Reaktion: wa, =1,53%
(A1-3) bzw. 3,43 % (C1-3), nach Reaktion: was =1,53% (B1-
3)) und Cu/SiOy (vor Reaktion: wc,=2,32% (D1-3) bzw.
6,27 % (F1-3), nach Reaktion: wcy, =2,32 % (E1-3)).
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A.3.3. Ergebnisse der TGA-Analysen an TiO;- und Ti,O,-Katalysatoren
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Abbildung A.37.: Thermogramme von P25 nach Reaktion bei 500°C (A) und
550°C (B).
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Abbildung A.38.: Thermogramme von P25 nach Reaktion bei 600°C (A) und
ohne Sauerstoff (B).
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Abbildung A.39.: Thermogramme von Rutil nach Reaktion bei 500°C (A) und
550°C (B).
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Abbildung A.40.: Thermogramme von Rutil nach Reaktion bei 600°C (A) und
ohne Sauerstoff (B).
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Abbildung A.41.: Thermogramme von P25 nach Regenerationsversuchen.
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Abbildung A.42.: Thermogramme der Ti Oy-Katalysatoren nach der Reaktion
mit Stickstoff als Tragergas.
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A.4. Prozesssimulation und wirtschaftliche Bewertung

A.4.1. Bestimmung notwendiger Wandstarken von Druckbehaltern nach
ASME-Standard

Die notwendige Wandstéarke d eines Druckbehalters ist abhangig von der maximal
zuldssigen Spannung o und somit von den Festigkeitseigenschaften des verwendeten
Stahls, der Temperatur und dem Betriebsdruck. Nach ASME-Standard soll sowohl
die axiale als auch die radiale Belastung bei der Auslegung beriicksichtigt werden.
Fiir beide Félle kann eine Wandstéarke des zylindrischen Behélterteils bestimmt wer-
den (Gleichung und ([A.23)), wobei der jeweils groBere Wert zur Dimensio-

nierung verwendet werden soll.

pp - D
dyglrad = —— A22
vird = 95 E— 1, 2pp (A.22)
pp - D
d = = = A.23
YT 45 E —0,8pp (A.23)

Die Abmessungen der Wand im oberen und unteren Behélterbereich kbnnen unter
Annahme einer torisphérischen Deckelgeometrie nach folgender Gleichung bestimmt

werden [158].

07 885pD : RKrone
d = A.24
Deckel o-E — O, 1pD ( )

Der Designdruck pp ergibt sich zu pp = 1,1 - (pBetrieb — pu). Weiterhin ist E ein
Faktor zur Beriicksichtigung der Giite der Schweifindhte, welcher fiir alle in dieser
Arbeit durchgefithrten Berechnungen zu eins gesetzt wurde. Der Radius der Deckel-
krone Rkyrone wurde als Ndherung dem Durchmesser des Behélters D gleichgesetzt.
Ublicherweise wird der bestimmten Wandstéirke ein Korrosionszuschlag von zwei
Millimetern aufgeschlagen [15§].

In dieser Arbeit wurde der weit verbreitete, austenitische Edelstahl X5CrNil8-
10 als Material fiir alle dimensionierten Behélter ausgewahlt. Dieser ist auch fiir
Betriebstemperaturen grofier als 600 °C geeignet [1481|158}211,212]. Zur Auslegung
der Behilter wurden veréffentlichte maximale Spannungen opax von 103,4 N/mm?
(bei 150°C) und 20,0 N/mm? (bei 720 °C) verwendet [158].

Ublicherweise werden Druckbehilter nur fiir Druckunterschiede gréfler als 0,5 bar
zwischen Innen- und Auflenseite als solche ausgelegt [158]. Die maximalen Druckun-
terschiede der in dieser Arbeit modellierten Verfahren zur Herstellung von Formal-
dehyd betragen maximal 0,4 bar (im Reaktor und im Absorber). Fir die Nachbe-
handlung des Abgases mittels PSA, werden hohere Driicke (bis 20bar) erreicht.
Fiir Behélter die bei kleinen Druckunterschieden betrieben werden ist nach ASME-
Richtlinie, unabhéngig von der Berechnung iiber die zulédssigen Spannungen, eine
minimale Wandstérke nicht zu unterschreiten (siehe Tabelle [A.4). So wird sicherge-
stellt, dass der Behilter dem Eigengewicht standhélt.

Fiir eine bessere Ubersicht sollen im Folgenden (Tabelle [A.5)) alle bestimmten
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Tabelle A.4.: Minimale Wandstdrken von Druckbehéltern fiir unterschiedliche
Durchmesser nach ASME-Standard [158].
D/m 1 1-2 225 253 335
d/mm 5 7 9 10 12
Tabelle A.5.: Fiir die Dimensionierung bestimmte Wandstédrken der betrachteten
Behalter nach ASME-Standard [15§]. (Die fiir Druckbehélter berech-
neten Wandstérken wurden auf die ndchste durch 5 teilbare Zahl auf-
gerundet. Die ungerundeten Werte sind in Klammern angegeben.)
Komponente Prozess PBetricb/bar  Tmax/N-mm?  D/m  d/mm
Reaktor Alle 1,4 20,0 2,93 10
Absorber RF 14 103,4 3,42 12
M1 1,4 103,4 2,83 10
M2 14 103,4 3,20 12
M3 1,4 103,4 3,08 12
Adsorber RFPSA 20 103,4 3,28 50 (46,0)
(4 Kolonnen) M1+PSA 20 103,4 1,20 20 (18,1)
M2+COs-Mem. +PSA 20 103,4 1,09 20 (16,7)
M3+COs-Mem.+PSA 20 103,4 1,28 20 (19,3)

Wandstéarken der Behélter zusammenfassend dargestellt werden.
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A.4.2. Simulation, Dimensionierung und wirtschaftliche Bewertung der

Prozesse zur Formaldehyd-Produktion

Zusammenfassung der fiir die Simulation der Formaldehyd-Herstellung

verwendeten Prozessparameter

Tabelle A.6.: Fiir die Simulation der Formaldehyd-Produktion verwendete Pro-

zessparameter.
Beschreibung Grofle Wert Quellen
Produktionskapazitit men,o/t - at 90000 [4]
Jahrliche Produktionszeit tproq/h - at 8000 [158]
Verhéltnis von CH3OH und HoO im  rhcn,0H - m'H120/7 1,5 [4)[5]
Eingangsstrom
Verhiltnis von CH3OH und O im  ncusom - 10,/ 2,5 [5/7118]
Eingangsstrom
Umsatz an CH30H Xcnzon/— 0,97 [4)/71/159]
Ausbeute an CH20 Yen,0/- 0,89 [416181/159//160]
Massenanteil an CH20 im Produkt  weow,0/% 37 [61[162]
Temperatur der Eingangsstrome To/°C 25
Temperatur nach Verdampfung Ty /°C 74 (RF) [4}[71]13}/213]
100 (M1)
85 (M2)
40 (M3)
Temperatur nach Uberhitzung Ty /°C 120 [41213]
Reaktionstemperatur Tr/°C 680 [4]/618/66]159]/162]
Temperatur des Reaktionsprodukts Tg/°C 150 [4}(6+81/159]

nach Kiithlung
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Ubersicht der beriicksichtigten Prozesskomponenten und ihre Abbildung in
Aspen Plus®

Tabelle A.7.: Ubersicht der fiir die Simulationen beriicksichtigten Prozesskompo-
nenten und eine Beschreibung der in Aspen Plus® genutzten Modelle.

Komponente Bezeichnung Beschreibung
Nachverbrennung, RStoic Verwendet stochiometrische Groflen (z.B.
Reaktor Umsétze und Ausbeuten) zur Beschrei-

bung von chemischen Reaktionen. Das
Ausmaf3 aller Teilreaktionen muss spezi-
fiziert werden.

Waérmeiibertrager Heater Ermittelt den Zustand von Stoffstromen
nach Warmzufuhr oder -Abfuhr, basie-
rend auf Warmeleistung oder Zieltempe-
ratur. Phasen-Gleichgewichte werden iiber
Fugazitatskoeffizienten beschrieben.

Pumpen, Pump Basierend auf dem spezifizierten Aus-

Turbinen trittsdruck wird die bendtigte oder frei-
werdende Energie bei Druckdnderung be-
stimmt.

Kompressoren Compr Die verrichtete Verdichterarbeit wird un-

ter der Annahme einer polytropen Zu-
standsédnderung bestimmt.

Absorber RadFrac Kann allgemein zur Abbildung kolonnen-
basierter Trennverfahren genutzt werden.
Die Berechnung erfolgt iiber thermodyna-
mische Gleichgewichte der Gas- und Fliis-
sigphase.
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Berechnungen zur Bilanzierung des Reaktionssystems

Fiir das gewéhlte Reaktionsschema (Gleichung (A.25]) bis (A.28])) konnen die rea-
gierenden Stoffmengen unter Zuhilfenahme aus dem industriellen Betrieb bekannter
Abgaszusammensetzungen (nach dem Absorber) berechnet werden.

CH;0H == CH,0 + H, (A.25)

H, + 0.50, — H,0 (A.26)
CH,0 + 0y — CO, + H,0 (A.27)
CH,0 == CO + H, (A.28)

Fiir den festgelegten, anfinglichen Stoffmengenstrom an Methanol (421,3 kmol/h),
den CH3OH-Umsatz (97 %) [4,[7,/159] und die CH20-Ausbeute (89 %) [4}/6-8,/159,
160] ergibt sich eine iiber Gleichung abreagierende Menge an Methanol von
408,7 kmol/h und eine iiber Gleichung bzw. abreagierende Menge an
Formaldehyd von 33,7kmol/h. Die Berechnungen kénnen mit Hilfe von Gleichung

(A.29) und (A.30) nachvollzogen werden.

NCH;0H, reagiert = X CH3;0H * CH;0H,0 (A.29)

NCH,0, reagiert = (XCH;0H — YCH,0) * MCH;0H,0 (A.30)

Der Stoffmengenanteil an Stickstoff im Abgas des Silberverfahrens liegt bei 77,7 %
[5,/7] Unter der Annahme konstanter Stoffmengenstréme an Stickstoff vor und nach
der Reaktion (634,0kmol/h) ergibt sich der Gesamtstoffmengenstrom des Abgases
nach Gleichung zu 816 kmol/h.

i 1 X
N Abgas, tot = ' NN, (A.31)
YNso, Abgas
Fiir typische CO-Anteile im Abgas von 0,25% [7] kann der Stoffmengenstrom an
Kohlenmonoxid nach Gleichung (A.32]) mit 2,0 kmol/h angegeben werden.

nco = YCo, Abgas * hAbgas, tot (A32>

Der Stoffmengenstrom an COs, welcher sich iiber die Oxidation von CH2O nach
Gleichung bildet, betragt folglich 31,7mol/h. Die Gesamtmenge an gebilde-
tem Wasserstoff (Gleichung (A.25) und (A.28]) belduft sich auf 410,7 kmol/h und
kann nach Gleichung berechnet werden.

/’;LHQ = hCH3OH,reagiert + hCO (A-33)
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Typischerweise enthélt das Abgas des Silberverfahrens etwa 17,7mol% Hsa [5,7].
Folglich miissen tiber Gleichung (A.26]) 266,3 kmol/h Wasserstoff oxidiert werden.
Der Stoffmengenstrom kann nach Gleichung (A.34)) berechnet werden.

nHz,reagiert = th — YH,, Abgas * hAbgas,tot (A34)

Letztlich werden iiber Gleichung 133,2kmol/h und tiber Gleichung
31,7 kmol/h Sauerstoff verbraucht. Der Oo-Umsatz liegt mit circa 98 % in einer tibli-
chen Groenordnung [5]. Eine Zusammenfassung der je Reaktion spezifizierten Stoff-
mengenstrome findet sich in Tabelle

Tabelle A.8.: Fiir das gewédhlte Reaktionssystem festgelegte Stoffmengenstréme
der Komponenten, basierend auf aus dem industriellen Betrieb be-
kannten Abgaszusammensetzungen.

Stoffmengenstrom 7; / kmol-h™!

Komponente Gleichung (18.6))
Methanol 408,7 - -
Formaldehyd 408,7 — 31,7 2,0
Wasserstoff 408,7 266,3 - 2,0
Sauerstoff - 133,2 31,7 -
Wasser — 266,3 — -
Kohlendioxid — — 31,7 -

Kohlenmonoxid - — - 2,0
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FlieBbilder der in Aspen Plus® simulierten Prozesse RF, M1, M2 und M3
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Abbildung A.43.: Fliefbild des simulierten Prozesses RF.
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Abbildung A.44.: Fliefbild des simulierten Prozesses M1.
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Abbildung A.45.: Flielbild des simulierten Prozesses M2.
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Abbildung A.46.: FlieBbild des simulierten Prozesses M3.
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Simulationsergebnisse der Prozesse zur Formaldehyd-Produktion

Tabelle A.9.: Simulationsergebnisse der Stoffstrome (RF).

T/ ycas/  H/ n/ i/ -

Strom  °C - kJ-mol'  kmol-h! Hy CO, CO Ny O H,O CH3OH CH2O MG; MG,>; HF,
1 25,0 0 286,4 765,3 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0 0
2 25,0 1 0 377,2 0 0 0 0,790 0,210 0 0 0 0 0 0
3 36,5 1 0,3 802,6 0 0 0 0,790 0,210 0 0 0 0 0 0
4 25,0 1 0 802,6 0 0 0 0,790 0,210 0 0 0 0 0
5 60,3 0 ~344,5 1049,1 0 0 0 0 0 0,807 0,003 0,001 0,086 0,096 0,007
6 25,0 0 238,4 420,8 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
7 25,0 0 —2384 420,8 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
8 983,9 1 -16,8 11479 0 0,030 0 0,812 0,007 0,151 0 0 0 0 0
9 79,1 1 -118,1 17293 0 0 0 0,367 0,097 0,289 0,244 0 0,002 0 0
10 1200 1 1166 17293 0 0 0 0367 0097 0,289 0244 0 0002 0 0
11 250 0,88 54,0 11479 0 0,030 0 0,812 0,007 0,151 0 0 0 0 0
12 54,4 0 —285,2 505,9 0 0 0 0 0 0,989 0,003 0 0,007 0 0
13 54,4 0 ~285,2 505,9 0 0 0 0 0 0,989 0,003 0 0,007 0 0
14 18,3 0,50 -141,3 1729.3 0 0 0 0,367 0,097 0,289 0,244 0 0,002 0 0
15 250 1 22,9 8433 0,171 0,04 0,002 0,752 0,004 0,031 0,001 0 0 0 0
16 150,0 1 -120,9 2006,9 0,072 0,016 0,001 0,316 0,002 0,398 0,007 0,187 0,002 0 0
17 680,0 1 -100,9 2006,9 0,072 0,016 0,001 0,316 0,002 0,398 0,007 0,187 0,002 0 0

Tabelle A.10.: Simulationsergebnisse der Stoffstrome (M1).

T/ yass/  H/ n/ i/ -

Strom °C kJ-mol™"  kmol-h'! Hy COy CcO Ny (2} H,O CH30H CHyO MG; MG,>; HF,<
1 25,0 0 ~286,4 765,3 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0 0
2 25,0 1 0 374,6 0 0 0 0,790 0,210 0 0 0 0 0 0
3 84,2 0 340,09 10514 0 0 0 0 0 801 0,004 0003 0091 0094 0,006
4 25,0 0 -238,4 420,8 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
5 25,0 0 -238,4 420,8 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
6 1897,2 1 -37,1 510,7 0 0,069 0 0,579 0,014 0,338 0 0 0 0 0
7 100,0 1 —~187,6 1099,1 0 0 0 0 0,153 0,454 0,385 0 0,007 0 0
8 120,0 1 —-187,6 1099,1 0 0 0 0 0,153 0,454 0,385 0 0,007 0 0
9 25,0 0,68 -122,8 510,7 0 0,069 0 0,579 0,014 0,338 0 0 0 0 0
10 81,1 0 284,6 509,8 0 0 0 0 0 0,979 0,004 0 0,016 0 0
11 81,1 0 284,6 509,8 0 0 0 0 0 0,979 0,004 0 0,016 0 0
12 37,6 0,19 —223,2 1099,1 0 0 0 0 0,153 0,454 0,385 0 0,007 0 0
13 36,4 1 0,3 168,5 0 0 0 0 1 0 0 0 0 0 0
14 25,0 1 0 168,5 0 0 0 0 1 0 0 0 0 0 0
15 50,3 1 90,9 208,8 0,692 0,152 0,010 0 0,018 0,123 0,006 0 0 0 0
16 150,0 1 179,1 1376,7 0,105 0,023 0,001 0 0,003 0,579 0,010 0,272 0,006 0 0
17 680,0 1 -157,6 1376,7 0,105 0,023 0,001 0 0,003 0,579 0,010 0,272 0,006 0 0
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Tabelle A.11.: Simulationsergebnisse der Stoffstrome (M2).

T/  ycas/  H/ n/ i/~

Strom °C - kJmol! kmol'h*  Hy CO, CO No 02 H,O CH30H CH;O MG; MGus: HF,6
1 25,0 0 ~286,4 765,3 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0 0
2 25,0 1 0 373,5 0 0 0 0,790 0,210 0 0 0 0 0 0
3 67,0 0 343,5 1050,8 0 0 0 0 0 0,805 0,004 0,001 0,087 0,095 0,007
4 25,0 0 —238,4 420,8 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
5 25,0 0 —-238,4 420,8 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
6 25,0 1 -393,5 382,2 0 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0
7 33,9 1 393,2 382,2 0 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0
8 1010,3 1 189,9 890,9 0 0,468 0 0,331 0,008 0,193 0 0 0 0 0
9 85,0 1 -240,1 14774 0 0,259 0 0 0,114 0,338 0,286 0 0,003 0 0
10 120,0 1 —238,7 1477 .4 0 0,259 0 0 0,114 0,338 0,286 0 0,003 0 0
11 25,0 0,83 -238,2 890,9 0 0,468 0 0,331 0,008 0,193 0 0 0 0 0
12 61,4 0 ~284.,9 505,8 0 0 0 0 0 0,987 0,003 0 0,009 0 0
13 61,3 0 284,9 505,8 0 0 0 0 0 0,987 0,003 0 0,009 0 0
14 23,0 0,41 —267,1 14774 0 0,259 0 0 0,114 0,338 0,286 0 0,003 0 0
15 36,4 1 0,3 168,5 0 0 0 0 1 0 0 0 0 0 0
16 25 1 0 168,5 0 0 0 0 1 0 0 0 0 0 0
17 30,4 1 ~286,7 590,1 0,245 0,701 0,003 0 0,006 0,043 0,002 0 0 0 0
18 150,0 1 224,2 1755,0 0,082 0,236 0,001 0 0,002 0,454 0,008 0,214 0,003 0 0
19 680,0 1 —201,7 1755,0 0,082 0,236 0,001 0 0,002 0,454 0,008 0,214 0,003 0 0

Tabelle A.12.: Simulationsergebnisse der Stoffstrome (M3).
T/ yes/  H/ n/ vi /

Strom  °C - kJmol!  kmolh!  Hp CO, CO Ny O H,O CH30H CHO MGy MGy HF,6
1 25,0 0 —286,4 765,3 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0 0
2 25,0 1 0 373,5 0 0 0 0,790 0,210 0 0 0 0 0 0
3 52,4 0 ~345,8 1044,4 0 0,001 0 0 0 0,807 0,003 0,001 0,084 0,096 0,008
4 25,0 0 238,4 420,8 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
5 25,0 0 -238,4 420,8 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
6 25,0 1 -393,5 760,1 0 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0
7 33,9 1 393,2 760,1 0 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0
8 702,0 1 -250,6 12744 0 0,623 0 0,232 0,006 0,139 0 0 0 0 0
9 40,0 1 283,8 13494 0 0,563 0 0 0,125 0 0,312 0 0 0 0
10 120,0 1 —280,4 1349.,4 0 0,563 0 0 0,125 0 0,312 0 0 0 0
11 25,0 0,89 2839 12744 0 0,623 0 0,232 0,006 0,139 0 0 0 0 0
12 3,9 0,72 295,8 1349.4 0 0,563 0 0 0,125 0 0,312 0 0 0 0
13 36,4 1 0,3 168,5 0 0 0 0 1 0 0 0 0 0 0
14 25,0 1 0 168,5 0 0 0 0 1 0 0 0 0 0 0
15 25,6 1 -328,0 973,7 0,148 0,813 0,002 0 0,004 0,032 0,001 0 0 0 0
16 1500 1  -257,8  1627,0 0,089 0487 0001 0 0002 0,183 0007 0230 0 0 0
17 680,0 1 233,6 1627,0 0,089 0,487 0,001 0 0,002 0,183 0,007 0,230 0 0 0
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Tabelle A.13.: Simulationsergebnisse der Wérmestrome.

Wirmestrom @ / kW

Strom RF M1 M2 M3
I 17550 15750 17100 11650
II -17550 —-15750 -17100 -11650
I11 17750 15750 17100 11650
v 17750 15750 17100 11650
\Y% -1755  -1575  -1710  -1165
VI 0 0 0 0
VII 0 0 0 0
VIII  -15795 14175 -15390 10485
IX 28686 25005 10995 10940
X 11130 8231 580 4510
XI 408 254 112 1232
XII 11844 2649 11960 5197
XIII 29394 12158 28368 11794
X1V - 25259 28948 28642
XV - 13101 16988 -

Tabelle A.14.: Am Absorber abgefithrte Warmestrome je Trennstufe und Massen-
strome der Riickfithrung auf der zweiten Stufe.

Wirmestrom Q ps / kW

Massenstrom

Variante Trennstufel 2 3 4 Gesamt MRkt / kg-h™t
RF 1755 0 0 15795 17550 9262
M1 1575 0 0 14175 15750 9501
M2 1710 0 0 15390 17100 9296
M3 1165 0 0 10485 11650 -
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Ergebnisse der Dimensionierung der Prozesse zur Produktion von Formaldehyd

Tabelle A.15.: Ergebnisse der Dimensionierung der Prozesse zur Produktion von

Formaldehyd.

Komponente RF M1 M2 M3
Verdampfer

P/kW 11130 10881 11107 4510

ATin/°C 32 25 30 42

Ay /m? 352 427 371 107
Uberhitzer

P/KW 708 254 580 1232

ATin/°C 19 19 28 19

Ay /m? 375 134 205 653
Reaktor

Dgr/m 2,93 293 293 293

Hgy/m 2,50 2,06 245 245

mg/t 3,8 3,4 3,7 3,7

MKat/kg 1220 774 1042 951
Abhitzekessel

P/kW 11130 8232 10995 10940

ATin/°C 280 280 280 280

Ay /m? 3908 294 393 391

NRohr/- 1558 1558 1558 1558

LRohr/m 1,63 120 1,61 1,60

DRohr/mm 50 50 50 50
Absorber

Dpps/m 3,42 2,83 320 3,10

Hpps/m 22 22 22 22

MAbs/t 28,7 195 26,5 256

P/kW 16921 - - -
Nachverbrennung

P/kW 11844 12158 11960 11794
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Dimensionierung des Reaktorwarmetauschers

Eine Abschéitzung der Rohrlange (und damit der Hohe) des Warmeiibertragers nach
dem Reaktor wurde auf Basis der iiber Gleichung bestimmten Austauschflache
durchgefiihrt. Der Durchmesser des Einzelrohrs Dgrop, wurde mit 50 mm angenom-
men. Nach Towler und Sinnot [158] kann die Anzahl der Rohre eines Wéarmetau-
schers iiber das Verhéltnis des Biindeldurchmessers Dgiingel Und des Durchmessers
des einzelnen Rohrs wie folgt bestimmt werden.

D gl
N = (2 am
DRohr

Fiir eine quadratische Anordnung der Rohre nehmen die Koeffizienten die Werte
£=0,215 und v =2,207 an [15§]. In dieser Arbeit wurde der Abstand zwischen den
Rohren sgronr als sronr = 1, 25- Dronr festgelegt. Die Biindelfliche wurde als um einen
Ringspalt mit der Breite sgony reduzierte Reaktorquerschnittsfliche angenommen.
Zur Berechnung des Biindeldurchmessers kann folglich Gleichung angewandt
werden. Die Lénge der Rohre ergibt sich dann nach Gleichung .

Dgiindel = DR — 25Rohr (A.36)

Awu r
L = =" A.37
fohx URohr - V) Rohr ( )
Parallel wurde eine Kontrollrechnung iiber die Verweilzeit des Gasstroms im Wér-
metauscher durchgefiihrt. Mit der verbleibenden, freien Querschnittsfliche fiir den
Gasstrom Agrg (Gleichung (A.38))) kann die entsprechende Gasgeschwindigkeit urg
(Gleichung (A.39)) berechnet werden.

ARG = ABiindel — ARohr,tot = ABiindel — (NRohr - - (0, 5DRohr)2) (A.38)
URG = @ (A.39)
Ara

Der Volumenstrom des den Reaktor verlassenden Gases Vi wurde der FlieBbildsi-
mulation entnommen. Unter Beriicksichtigung industriell iiblicher Verweilzeiten der
Gasphase im Warmetauscher (um 0,2s [4,/6-8,159]) wurde die maximale Lénge der
Rohre Lrohr max nach folgender Gleichung bestimmt.

LRohr,max = TWU,R " URG (A-40)

Eine Minimierung der Differenzen der beiden bestimmten Rohrldngen wurde eben-
falls durchgefiithrt. Optimale Ergebnisse wurden fiir eine quadratische Anordnung
der Rohre und einen Rohrdurchmesser von 50 mm erhalten.
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Simulation, Dimensionierung und Ermittlung wirtschaftlicher KenngroBen der
Kiihlung am Absorber

Zur Bestimmung der Ausmafle der Warmeiibertrager zur Zwischenkiihlung an jeder
Trennstufe des Absorbers, wurde eine separate Simulation in Aspen Plus® durchge-
fithrt. Dabei wurden die vier Trennstufen als einzelne Kolonnen (Modell RadFrac)
implementiert. Dies entspricht keiner realen Ausfithrung, erlaubt aber eine Abschét-
zung der Groflenordnung. Bei Verwendung eines einzigen Modells zur Beschreibung
des Absorbers (wie in den Gesamtsimulationen) ist dies aufgrund limitierter Mog-
lichkeiten zur Fiihrung von Wérme- und Stoffstromen nicht ohne Weiteres moglich.

Bei der Simulation des Absorbers als Einzelkolonnen wird das Reaktionsgas der
ersten Kolonne (der vierten Stufe) mit einer Temperatur von 150 °C zugefiihrt. Die
Produktlésung wird ebenfalls an der ersten Kolonne abgezogen. Das Schwachgas
wird an der vierten Kolonne (der ersten Stufe) entnommen. Dazwischen wird das
Gas jeweils vom Kopf einer Kolonne zum Sumpf der nachfolgenden Kolonne gefiihrt
(Richtung: Kolonne 1 nach 4). Ein erster Teil der Flissigkeit wird vom Sumpf einer
Kolonne zum Kopf der vorangehenden Kolonne (Richtung: Kolonne 4 nach 1) ge-
fiihrt. Der zweite Teil der Fliissigkeit wird jeweils mittels eines Warmeiibertragers
auf 20 °C gekiihlt und am oberen Ende der gleichen Kolonne zuriickgefiihrt.

Zur Ermittlung der Verhéltnisse zwischen gekiihlten und ungekiihlten Fliissig-
keitsstromen wurde eine Sensitivitdtsanalyse durchgefithrt. Randbedingungen wa-
ren dabei eine minimale Abgastemperatur des Absorbers (entspricht der Tempe-
ratur des Schwachgases der vierten Einzelkolonne) von 25°C, ein Massenanteil an
CH20 im fliissigen Produkt von 37 % und eine mit dem Reaktionsgas eingetragene
Wassermenge von 8990 kg/h, welche sich aus der Fliefibildsimulation der Variante
RF ergab. Variable Gréflen waren die Massenstrome der gekiihlten und ungekiihlten
Flissigkeit, sowie des zugefiithrten Waschmittels.

Ein idealer Betriebspunkt (geringste Abweichung zur Gesamtsimulation) wurde
fiir eine Temperatur der fliissigen Stréome nach Abkithlung von 20 °C und einem Fak-
tor von 4:1 zwischen gekiihlten und ungekiihlten Strémen identifiziert. Tabelle
zeigt die charakteristischen Grofien der Simulation als Einzelkolonnen im Vergleich
zur Gesamtsimulation. Die Abgastemperatur und der Massenstrom an Waschmittel
zeigen geringe Abweichungen. Die Zusammensetzung der Formalin-Losung wcn,0
und die mit dem Reaktionsgas eingebrachte Wassermenge mrg n,0 sind in beiden
Féllen nahezu identisch. Die Simulation als Einzelkolonnen erlaubt folglich eine aus-

Tabelle A.16.: Vergleich der wesentlichen Simulationsergebnisse des Absorbers in
der Gesamt- und Einzelsimulation.

Simulation TAbgas/OC TN'Waschmittel /kg‘h_l mRG,HQO /kg'h_l wCHQO/%
Einzelkolonnen 21,7 9700 9009 37,1
RF 25,0 9262 9014 37,2
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Tabelle A.17.: Bestimmte Waérmeiibergangskoeffizienten der Wirmetbertrager
des Absorbers.

Stufe 1 2 3 4

k/W-(m2-°C)1 1143 1103 986 826

Tabelle A.18.: Ergebnisse der Dimensionierung und Wirtschaftlichkeitsrechnung
fiir die Zwischenkiihlung am Absorber des Referenzfalls.

Wiérmetbertrager Pumpe

Grofle Stufe 1 2 3 4 Stufe 1 2 3 4

P /KW 280 2583 4571 9487 . - - -
Awp/m? 16 156 309 766 - - _ -
V/Lst - - - - 159 21,0 182 31,9
K;/€ 22599 39096 60880 139596 8209 8832 8497 10120

reichend genaue Abbildung des Absorbers.

Basierend auf dem erstellten Modell wurden die notwendigen Warmestréme fiir
die einzelnen Wéarmeiibertrager und damit deren Austauschfliche bestimmt (siehe
Gleichung (8.16)). Es wurde angenommen, dass zwischen dem Kiihlwasser und der
warmen Formaldehyd-Losung eine mittlere, logarithmische Temperaturdifferenz von
15°C vorliegt [158]. Der Warmetibergangskoeffizient wurde fiir jede Stufe aus den
gemittelten Beitrdgen der organischen Bestandteile und des freien Wassers bestimmt
(siehe Tabelle [158]. Die Zusammensetzung der Flissigphase auf den einzelnen
Stufen wurde der Simulation des Absorbers als Einzelkolonnen entnommen. Die
berechneten Warmeiibergangskoeffizienten sind in Tabelle zusammengefasst.

Die ermittelten Kiihlleistungen und die notwendigen Ubertragungsflichen sind in
Tabelle zusammenfassend dargestellt. Weiterhin sind die Volumenstréome der
Pumpen, sowie die nach Kapitel bestimmten Investitionskosten der einzelnen
Apparate gegeben. Die Summe der Appartekosten der Zwischenkiihlung beléduft sich
aufgerundet auf 298000 € und entspricht damit etwa 51,2 % der Kosten fir die Ab-
sorptionskolonne inklusive aller Boden. Die Simulation und die Dimensionierung der
Kiihlung des Absorbers beschrénkt sich auf den Prozess RF. Zur weiteren Abschét-
zung der Kosten der Zwischenkiihlung fiir die Varianten M1, M2 und M3 wird der
bestimmte Kostenanteil von 51,2 % beibehalten.
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Preise aller beriicksichtigten Stoffe und Materialien

Eine Zusammenfassung aller Preise der beriicksichtigten Materialien findet sich in
Tabelle (Anhang [A.4.2). Aus Griinden der Ubersichtlichkeit sind hier auch

giangige Marktpreise der Produkte Formaldehyd und Wasserstoff aufgefiihrt.

Tabelle A.19.: Preise der fiir die Formaldehyd-Herstellung und die Abgasaufberei-

tung berticksichtigten Materialien.

Prozess Material Preis P
CH,O-Herstellung CH30H 180,2 €-t1 [202]
Hy0 0,4 €t [158]
Luft —
Os 33,2 €-t7! [158]
CO; —~
Silber 444500 €-t71 [214]
Kohle 39,6 €-t71 [165]
CH,0 541 €-t71 [215]
Hy-Gewinnung Strom 0,06 €/kWh [158,/179,216.(217]
Aktivkohle 1250 €-t71 [218,219]
Zeolith 5500 €-t71 [199]

Membran (Hz)
Membran (CO2-HD)
Membran (CO2-ND)
Hy (konventionell)

Hs (langfristig)

50 €/m? [193,205]
52 €/m? [156]

24 €/m? [156]

1250 €71 [203,204]
4000 €t [2,3,/2031/204,206]
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Ergebnisse der wirtschaftlichen Bewertung der Prozesse zur
Formaldehyd-Produktion

Tabelle A.20.: Apparate- und Gesamtinvestitionskosten der betrachteten Prozes-
se zur Formaldehyd-Produktion. Bestimmt nach den Gleichungen

- und Tabelle

Investitionskosten / 103 €

Anlagenteil RF M1 M2 M3
Geblése

Luft 167,64 - - -

Sauerstoff - 36,89 36,89 36,89

Kohlendioxid - - 80,85 160,87
Pumpen

Methanol 6,77 6,77 6,77 6,77

Wasser 6,46 6,48 6,47 -
Verdampfer 887,65 987,61 914,396 461,50
Uberhitzer 92,25 46,42 58,96 153,90
Reaktor

Behélter 78,70 73,50 78,13 78,13

Abhitzekessel 97,22 75,96 96,18 95,76
Absorber

Behélter 380,31 276,77 356,14 346,09

Boden 201,32 144,42 179,05 167,43

Kiihlung 207,84 21565 274,02 262,92

Nachverbrennung 850,41 866,79 856,50 847,85

Summe 3066,78 273726 294435  2618,10
ISBL 1599021 14272,07 15351,83 13650,79
OSBL 6396,08 5708,83  6140,73  5460,31
Gesamt 22386,29 19980,90 2149256 19111,10
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Tabelle A.21.: Betriebs- und Produktionskosten* der betrachteten Prozesse zur
Formaldehyd-Produktion. Bestimmt nach den Gleichungen ({8.29)

- und den Tabellen und

Kosten / 10% €-a’!, bzw. */ €tlcn,0

Position RF M1 M2 M3
Fixkosten
Gehélter Anlagenfiihrer 1000 1000 1000 1000
Gehélter Vorgesetzte 250 250 250 250
Direkte Geschéftskosten 625 625 625 625
Wartungskosten 479,71 428,16 460,56 409,52
Steuern, Versicherungen 223,86 199,81 214,93 191,11
Miete, Pacht 223,86 199,81 214,93 191,11
Allgemeine Geschéftskosten 1218,75  1218,75  1218,75 1218,75
Umweltausgaben 223,86 199,81 214,93 191,11
Variable Kosten
Methanol 18923,73 18923,73 18923,73  18923,73
Wasser 27,03 27,03 27,03 -
Sauerstoff - 1430,39  1430,39  1430,39
Katalysastor 1626,27  1032,42  1389,15 1268,49
Brennstoff —466,25 478,62 —470,82 —464,29
ROI 2238,63  1998,09  2149,26  1968,58
Gesamt (t< 10a) 26549,46 27054,39 27647,82 27173,08
Gesamt (t>10a) 24355,83  25056,30 25498,57 25261,97
Produktion* (t< 10a) 295 300 307 302
Produktion*® (t>10a) 270 278 283 280
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A.4.3. Simulation, Dimensionierung und wirtschaftliche Bewertung der
Prozesse zur Wasserstoffgewinnung

Ubersicht der zur Auslegung der PSA verwendeten Parameter der
Sips-Isotherme

Die Auslegung der PSA erfolgte auf Basis der Sips-Isotherme (Gleichung (A.41))).

1
7,max ° b- i)n

g = T (0o pi)n (A.41)
1+ (b-pi)»

Veroffentlichte Zahlenwerte der Parameter ¢; max, b und n fiir die Adsorption von
CO2 und H20O an Aktivkohle und CO und Ny an Zeolithen sind in der folgen-
den Tabelle zusammengefasst. Fiir Félle mit mehreren vorhandenen Parametersét-
zen wurde die massenspezifische Adsorptionskapazitit individuell berechnet und fiir
nachfolgende Berechnungen ein Mittelwert gebildet.

Tabelle A.22.: Verwendete Parameter der Sips-Isotherme zur Beschreibung der
Adsorption von COs und HsO an Aktivkohle und CO und Ny an
Zeolithen.

Komponente ¢ max / molkg! b /bar!l n /- Quelle

CO, 5,0 0,758 1,39  [175]
10,3 0,177 1,31  [176]
15,7 0,108 1,23  [176]
8,4 0,392 1,31  [177]
8,1 0,257 1,29  [177]
H,0 20,0 356 047 175
CcO 4,7 0260 2,02 |177]
43 0,218 1,90 [177]
4,0 0,230 1,24  [170]
3,7 0,178 1,18  [L70]
Ny 3,0 0082 101 |78
25 0,085 0,97  [178]
3,2 0,170 1,41  [177]
3,2 0,147 1,30  [177]
3.4 0,105 2,06  [170]

3.2 0,080 1,75  [170]
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KenngroBen der Membranmaterialien

Tabelle A.23.: Kenngroflen der zur Simulation der Stofftrennung an Membranen
ausgewahlten Materialien.

Permeabilitat Selektivitat Dicke
Bezeichnung ¢ /mol-(Pa-m-s)* QH, /COs QCO, /Hy s/ pm
Hy-Mem. 1,67E-14 [188] 3,9 [188] - 50 [169]
CO2-Mem.-HD  4,34E-13 [153,[156] - 87 [153L|156] 25 [153]

COy-Mem.-ND  1,17E-12 [154-{156) -

200 [154H156] 25 155,156

Massenspezifische Adsorptionskapazitaten der betrachteten
Adsorptionsverfahren

Tabelle A.24.: Nach Gleichung (8.11)) und Tabelle bestimmte massenspezi-
fische Adsorptionskapazititen der Adsorbenzien (AK: Aktivkohle,
Z: Zeolith) fiir die betrachteten PSA-Systeme [170,{175H177].

g;/mol kgl

Verschaltung Adsorbens COs H-O Ny CcO
RF + PSA AK 1,959 19,974 - -

Z - - 1,877 0,252
M1 + PSA AK 4,008 19,999 - -

Z - - - 0,520
M2 + CO2-Mem.-HD + PSA AK 4,646 - - -
M2 + CO2-Mem.-ND + PSA AK 4,640 - - -
M3 + COs-Mem.-HD + PSA AK 5,449 - - -
M3 + CO2-Mem.-ND + PSA AK 5,444 - - -
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Reinheiten der Wasserstoffprodukte nach Hj-selektiven Membrantrennungen
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Abbildung A.47.: Stoffmengenanteil an Wasserstoff im Permeat als Funktion des
Eingangsdrucks fiir eine 3-stufige, Ha-selektive Behandlung des
Abgases der folgenden Verschaltungen. A: M1, B: M2 + CO»-
Mem.-HD, C: M2 + COs-Mem.-ND, D: M3 + COz-Mem.-HD,
E: M3 + CO3-Mem.-ND.
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Membranflachen als Funktion des Eingangsdrucks fiir H,-selektive
Membrantrennungen
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Abbildung A.48.: Fiir verschiedene Wasserstoffausbeuten bendtigte Membranflé-
chen als Funktion des Eingangsdrucks fiir eine 3-stufige, Ho-
selektive Behandlung des Abgases aus M1.
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Abbildung A.49.: Fir verschiedene Wasserstoffausbeuten benotigte Membranfla-
chen als Funktion des Eingangsdrucks fiir eine 3-stufige, Ho-
selektive Behandlung des Abgases aus M2 nach Vorbehandlung
mit einer COg-selektiven Membran (A: ND, B: HD).
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Abbildung A.50.: Fiir verschiedene Wasserstoffausbeuten bendtigte Membranfla-
chen als Funktion des Eingangsdrucks fiir eine 3-stufige, Ho-
selektive Behandlung des Abgases aus M3 nach Vorbehandlung
mit einer COg-selektiven Membran (A: ND, B: HD).
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Dimensionierung der fiir die Gasseparation verwendeten Verdichter

Zur Dimensionierung der verwendeten Verdichter ist die benoétigte Leistung als
Kennwert ausreichend. Die verrichtete Arbeit wurde mit Hilfe von Aspen Plus® be-
stimmt (vergleiche Kapitel und ist fiir alle betrachteten Verfahrensvarianten
in Tabelle dargestellt.

Tabelle A.25.: Leistungen der Verdichter in den Prozessen zur Abgasaufbereitung.
Zur Nomenklatur siehe unterhalb von Tabelle

Leistung P/kW
Verdichter P1 P2 P3 P4 P5 P6 P7 P8 P9

1 444 1,14 090 091 091 220 220 152 3,64
2 - - 0,73 039 039 005 0,05 046 0,06
3 - - 064 - 074 - - - -
4 - - - - 064 - 064 - -

Einfluss der Kolonnenanzahl auf die Dimensionierung und wirtschaftliche
Bewertung der PSA-Systeme

Fir die Abgasaufbereitung im Referenzfall wurden PSA-Systeme mit bis zu zwolf
Kolonnen vorgesehen. Der Einfluss der Kolonnenanzahl auf die Auslegung der Ap-
parate und wirtschaftliche Kenngrofilen wurde ermittelt. Tabelle fasst die Er-
gebnisse der Dimensionierung zusammen. Wie erwartet, nimmt die pro Kolonne
benétigte Menge an Adsorbenzien ab. Entsprechend sinkt auch die Grofie der Ein-
zelkolonnen. In Abbildung sind die im Rahmen der wirtschaftlichen Bewertung
ermittelten Apparatekosten als Funktion der Kolonnenanzahl dargestellt. Da sich der
Betriebsdruck mit steigender Anzahl der Adsorptionsbehélter nicht verdndert, blei-
ben die zur Verdichtung benétigte Leistung und damit die anfallenden Kosten fiir
den Verdichter konstant. Die Kosten pro Behélter sinken fiir Systeme mit gréflerer
Kolonnenanzahl. Trotzdem nimmt die Summe der Apparatekosten, welche fiir die
Behalter aufgewendet werden miissen, mit steigender Anzahl zu. Entsprechend der
in Kapitel[8.2.3] vorgestellten Kostenfunktionen werden auch Beitrége beriicksichtigt,
welche unabhéngig von der Behéltergrofle skalieren, so dass eine grofiere Anzahl zwar
zu sinkenden Kosten des Einzelbehélters fiihrt, die Gesamtkosten aber nicht zwangs-
laufig zuriickgehen. Da sowohl die Verdichterleistung als auch die Gesamtmenge der
benodtigten Adsorbenzien konstant sind, sind die variablen Betriebskosten von der
Anzahl der angewandten Kolonnen unabhéngig. Die fixen Betriebskosten wurden
vereinfachend als fester prozentualer Anteil (siehe Kapitel an den Gesam-
tinvestitionskosten festgelegt und sind somit ebenfalls fiir ein System mit mdglichst
kleiner Kolonnenanzahl minimal. Weiterhin wurde angenommen, dass eine Ausbeute
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an Wasserstoff von 85 % unabhéngig von der Anzahl der Kolonnen erreicht werden
kann. Effekte der Kolonnenanzahl auf die erzielbare Produktmenge wurden in die-
ser Arbeit nicht weiter beriicksichtigt, konnten sich aber je nach konkretem Anwen-
dungsfall auswirken. Da die Investitions- und Betriebskosten in der durchgefiithrten
Betrachtung fiir PSA-Systeme mit vier Kolonnen am geringsten ausfallen, wurden
alle in dieser Arbeit diskutierten Verschaltungen mit Druckwechseladsorptionen aus-

schliefflich in dieser Konfiguration betra

Tabelle A.26.: Ergebnisse der Dimensionierung der PSA-Systeme zur Aufberei-
tung des Abgases von RF (AK: Aktivkohle, Z: Zeolith).

chtet.

Kolonnenanzahl max/kg myz/kg V adsSchiitt/ m?  Vags/m® mp/kg
4 1092 21616 33,2 83,0 56,0
6 728 14411 92.1 55,3 38,5
8 546 10808 16,6 41,5 28,2
10 437 8647 13,3 33,2 21,2
12 364 7205 111 927.7 18,8

7/} Kolonne 1 bis 4

Kolonne 5 bis 6

Il Kolonne 9 bis 10

Kolonne 11 bis 12

Kolonne 7 bis 8
Verdichter

. %
N

Apparatekosten K, / 10° €
w

. B

_

Kol

Abbildung A.51.: Apparatekosten der PSA-Systeme zur Aufbereitung des Abgas-

es aus RF.
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Einfluss von Ausbeute und Eingangsdruck auf die Apparatekosten von
H>-selektiven Membrantrennungen.

Die Ausbeute an Wasserstoff wurde fiir He-selektive Membrantrennungen in einem
Bereich von 90 bis 99 % und der Einspeisedruck zwischen 5 und 20 bar variiert (ver-
gleiche Kapitel . Abbildung stellt die Apparatekosten als Funktion der
Ausbeute und des Eingangsdrucks fir eine dreistufige Behandlung des Abgases aus
M1 grafisch dar.

Mit zunehmender Ausbeute steigen die Kosten fiir Gehduse und damit die Ap-
paratekosten insgesamt geringfiigig an. Dies ldsst sich auf die zur Erzielung ho-
herer Ausbeuten notwendige Vergroflerung der Membranflache zuriickfithren. Der
Einspeisedruck (20bar) und damit die notwendigen Ausgaben zur Beschaffung der
Verdichter bleiben in diesem Fall konstant. Mit zunehmender Stufenanzahl sinken
die Apparatekosten fiir die Gehduse und die Verdichter entsprechend des abnehmen-
den Gesamtvolumenstroms. Die Summe der Apparateksoten sinkt mit steigendem
Druck, obwohl erwartungsgeméafl eine Erhéhung der notwendigen Ausgaben fiir die
Verdichter zu beobachten ist. Eine Erhohung des Eingangsdrucks hat eine starke
Verringerung der zur Stofftrennung benétigten Membranfléche zur Folge, so dass die
Einsparungen durch die entsprechend kleiner ausfallenden Gehduse die gestiegenen
Aufwendungen fiir die Verdichter iiberkompensieren. Eine optimale Konfiguration
zur Aufbereitung des Absorberabgases von M1 mittels Hs-selektiven Membranen
ergibt sich somit fiir einen Druck von 20 bar und einer Ausbeute an Wasserstoff von
90 %. Die Summe der Apparatekosten ist in diesem Fall innerhalb des betrachteten
Rahmens minimal und betrigt 5,87-10% €. Diese Betriebsparameter sollen daher im
weiteren Verlauf der wirtschaftlichen Bewertung fiir alle vergleichbaren Membran-
verfahren gewéhlt werden.
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Ergebnisse der wirtschaftlichen Bewertung der Prozesse zur
Wasserstoffgewinnung

Tabelle A.27.:

A.4. Prozesssimulation und wirtschaftliche Bewertung

Apparate- und Gesamtinvestitionskosten der betrachteten Prozesse
zur Wasserstoffgewinnung. Bestimmt nach den Gleichungen ([8.26))

- (8:23), Tabelle und Abbildung [A.48] [A.49| und [A.50]

Investitionskosten / 106 €

Anlagenteil P1 P2 P3 P4 P5 P6 P7 P8 P9
Verdichter

1 277 147 133 134 1,34 197 197 1,66 2,50

2 - - 1,23 098 098 060 060 1,03 0,62

3 - - 117 - 123 - 123 - -

4 - - - - 1,17 - 1,17 - -
Kolonne

1 0,66 0,07 - 0,06 - 0,06 - 0,07 0,07

2 0,66 0,07 - 0,06 - 0,06 - 0,07 0,07

3 0,66 0,07 - 0,06 - 0,06 - 0,07 0,07

4 0,66 0,07 - 0,06 - 0,06 - 0,07 0,07
Gehéuse

Hy-Mem. 1 - - 0,87 - 0,92 - 0,92 - -

Hy-Mem. 2 - - 0,68 - 0,69 - 0,68 - -

Hs-Mem. 3 - - 0,59 - 0,58 - 0,58 - -

CO2-Mem. - - - 0,07 0,07 0,08 0,08 0,11 0,13
Summe 540 1,74 587 262 6,98 2,88 723 3,10 3,55
ISBL 28,18 9,05 30,58 13,66 36,37 15,03 37,67 16,15 18,49
OSBL 11,27 3,62 1223 546 14,55 6,01 15,07 6,46 7,40
Gesamt 3045 12,66 42,81 19,12 50,92 21,04 52,74 22,61 2589
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A. Anhénge

Tabelle A.28.: Betriebs- und Produktionskosten* der betrachteten Prozesse zur
Wasserstoffgewinnung. Bestimmt nach den Gleichungen (8.29) -

und den Tabellen und

Kosten / 103 €-a1, bzw. */ €kgly,

Position P1 P2 P3 P4 P5 P6 pP7 P8 P9
Verdichter

1 2131,2 5484 4334  439,1 439,1  1058,2 1058,2 730,97 1748,66

2 - - 1351,9 185,6 185,6 25,7 25,7 220,3 308,80

3 - - 308,0 - 356,4 - 354,8 - -

4 - - - - 309,2 - 307,8 - -
Adsorbenzien 191,6 2,4 - 0,6 - 0,6 - 0,9 0,9
Membranmaterial

Ho-Mem. 1 - - 699,1 - 735,8 - 733,2 - -

Hy-Mem. 2 - - 543,3 - 549,6 - 547,3 - -

Hy-Mem. 3 - - 468,3 - 467,6 - 465,5 - -

COz-Mem. - - - 53,9 53,9 61,3 61,3 160,4 158,2
ROI 3945,3 1266,5 4281,5 1912,1 5092,1 2103,6 5274,2 2260,5 2588,79
Fixkosten 1972,7 633,3 2140,8 956,1  2546,0 1051,8 2637,1 1130,3 12944
Betrieb (t< 10a) 8240,9 2450,6 9226,3 3547,3 10735,2 4301,1 11465,1 4428,0 5765,1
Betrieb (t>10a) 42955 1184,1 4944,8 16352 5643,2 2197,5 6190,8 2167,5 3176,3
Produktion* (t< 10a) 4,2 1,3 5,5 1,8 6,4 2,2 6,9 2,3 3,0
Produktion* (t>10a) 2,2 0,6 2,9 0,8 3.4 1,1 3,7 1,1 1,6

Nomenklatur fiir die Tabellen [A.25] [A.27] und [A.28}

o P1: RF+PSA

o P2: M1+PSA

e P3: M1+Hs-Mem.

e P4: M24+CO9-Mem.-ND+PSA

o P5: M24+CO3-Mem.-ND+Hs-Mem.
o P6: M24+CO3-Mem.-HD+PSA

o P7: M24-CO3-Mem.-HD+Hs-Mem.
e P8 M3+COy-Mem.-ND+PSA

o P9: M34+CO3-Mem.-HD+PSA
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D. Symbolverzeichnis

Physikalische und mathematische GroBen

Symbol Bedeutung Einheit
a Aktivitat -
a Parameter von Kostenfunktionen variiert
A Erster Koeffizient der PPDS-Gleichung K
A Flache m?
A Spezifische Oberflache m?.g!
b Parameter der Sips-Isotherme Pa’l, bar!
b Parameter von Kostenfunktionen variiert
B Zweiter Koeffizient der PPDS-Gleichung ~ J-mol'-K-!
Cyt Faktor zur Beriicksichtigung des Gewichts -
von Einbauten
C Dritter Koeffizient der PPDS-Gleichung J-mol - K
c Stoffmengenkonzentration mol- L
C Wiérmekapazitét J-mol VK1, Jkg ! K
Cy Kohlenstoffbilanz %
CSA Konzentration an eingewogener Triager- m?.L!
oberflache
d Korngrofie pm, mm
d Wandstéarke mm
d mittlere Korngrofie pm, mm
D Durchmesser m, cm, mm
D Vierter Koeffizient der PPDS-Gleichung -
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D. Symbolverzeichnis

Symbol Bedeutung Einheit
Eaa Arrhenius-Aktivierungsenergie J-mol!
E Faktor zur Beriicksichtigung der Schweif3- -
nahtgiite
E Finfter Koeffizient der PPDS-Gleichung -
F Sechster Koeffizient der PPDS-Gleichung -
g Fallbeschleunigung m-s2
G Gibbs-Energie J
G Siebter Koeflizient der PPDS-Gleichung -
G° Gibbs-Energie im Standardzustand J
ARG Gibb’sche Reaktionsenergie J-mol!
ARG Gibb’sche Reaktionsenergie im Standard- J-mol™!
zustand
GHSV  Raumgeschwindigkeit h!
H Enthalpie kJ-mol*
H Hohe m, cm, mm
Hy, Wasserstoffbilanz %
ArHY Standardbildungsenthalpie J-mol!
ArH® Standardreaktionsenthalpie J-mol!, kJ-mol!
J Flux mol-m2-s7!
k Reaktionsgeschwindigkeitskonstante s, L-mol st
k Wiérmeitibergangskoeffizient W-m2 .°C!
ko Koeffizient der Arrhenius-Gleichung s!, L-mol!.s!
K Gleichgewichtskonstante einer chemischen -
Reaktion
K Kosten €, €kg!
L Lénge m, cm, mm
m Masse t, kg, g, mg
m Reaktionsordnung -
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Symbol Bedeutung Einheit
mo Relative Masse %
Amg, Anderung der relativen Masse %o
m Massenstrom t-h!
MCH,0 Produktionskapazitidt an CHoO t-al
m Flachenbezogene Belastung t-hl.m™
M Molare Masse g-mol !
n Parameter der Sips-Isotherme -
n Parameter von Kostenfunktionen variiert
n Stoffmenge mol, pmol
n Stoffmengenstrom kmol-h™!, mol-h!
N Anzahl -
Oq, Sauerstoffbilanz %
p Druck Pa, bar
p Wahrscheinlichkeit -
Leistung W, kW, MW
P Preis €t1, €kWh!, €m>
pH pH-Wert -
q Massenspezifische Adsorptionskapazitéat mol-kg™!
Q Warmestrom W, kW, MW
r Reaktionsgeschwindigkeit mol-st- L1
R Universelle Gaskonstante J-mol 1. K-
Rxrone Radius der Deckelkrone eines Behélters m
ROI Rate zur Riickzahlung der Gesamtinvesti- €-a™!
tion
S Dicke, Abstand m, cm, mm, pm

Entropie

Selektivitat

J K1t
%
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Symbol Bedeutung Einheit
S Skalierungsgrofie variiert
ApSO Standardbildungsentropie J-mol 1. K-
ARSY Standardreaktionsentropie J-mol 1. K1
t Zeit s, min, h, a
tProd Jahrliche Produktionszeit h-al
T Temperatur K, °C
ATiN mittlere, logarithmische Temperaturdiffe- K, °C
renz
TOS Zeit unter Reaktionsbedingungen min, h
U Gasgeschwindigkeit m-s!
U Leerrohrgeschwindigkeit m-s!
U Umfang m
\%4 Volumen m?, L, cm?
1% Volumenstrom L-min™?t, m3-h!
w Massenanteil %
x Stoffmengenanteil in fester oder flissiger %
Phase
X Umsatz %
Yy Stoffmengenanteil in gasformiger Phase %
Y mittlerer Stoffmengenanteil in gasformiger %
Phase
Y Ausbeute %, -
Selektivitat einer Membran -
Massenkonzentration gLt
o Koeffizienten zur Dimensionierung von -
Warmetauschern
T Adsorptionsdichte pmol-m™
€ Porositét -
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Symbol Bedeutung Einheit

€ Umsatzvariable -

© Winkel °

K Koeffizienten zur Dimensionierung von -
Wiérmetauschern

A Luftzahl -

A Wellenlénge nm

W Chemisches Potential J-mol!

v Stochiometrischer Faktor -

p Dichte kg-m™

o Standardabweichung %

o Spannung N-mm2

T Verweilzeit S

%) Permeabilitiat einer Membran mol-Pat-m.s!

249



D. Symbolverzeichnis

Indizes

Index Bedeutung

0 Anfangszustand, Eingangszustand

1,2 Nummerierung

a auflen

A, B, C Platzhalter zur Beschreibung chemischer Reaktionen

Abgas Bezogen auf einen Abgasstrom

Abs Absorption

Ads Adsorptionskolonne; bezogen auf den Zustand wéahrend der
Adsorption mittels SEA

Ag Silber

AK Aktivkohle

Anatas Bezogen auf die TiOg-Konfiguration Anatas

Anfang Bezogen auf den Beginn der PZC-Bestimmung

ax axial

B Behalter

Behandlung Bezogen auf eine Behandlung bspw. in No-haltiger Atmo-
sphére

BET Bezogen auf die Bestimmung der spezifischen Oberflache
nach der BET-Methode

Boden Auf Kolonnenbéden bezogen

BS Brennstoff

Biindel Bezogen auf das Rohrbiindel eines Wérmetibertragers

C Kohlenstoff

Cu Kupfer

D Design

Deckel Bezogen auf einen Behélterdeckel
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Index Bedeutung

Ende Bezogen auf das Ende der PZC-Bestimmung

fix Bezogen auf fixe Kosten
i innen

i, J Laufzahlen

Invest Investition

k kalt

Kat Katalysator

Lang Bezogen auf Lang-Faktor

Losung  Bezogen auf die Losung

m molar

M Metall

max Maximalwert, Obergrenze

mod modifiziert, bezogen auf alternative Berechnungsweisen fiir

Selektivitat bzw. Ausbeute

N Normbedingungen

(0] Sauerstoff

p Bei konstantem Druck p
P Partikel

Perm Permeat

pPzC Zustand mit effektiver Oberflichenladung null
Prod Produktion

Q Quench, Reaktorkiihlung
R Reaktor, Reaktionstemperatur
rad radial

reagiert Bezogen auf eine abreagierte Stoffmenge

Reg Regeneration
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D. Symbolverzeichnis

Index Bedeutung

Region Bezogen auf einen Regionalfaktor

rel relativ

RG Reaktionsgas, Ausgangsstrom des Reaktors
Rohr Bezogen bspw. auf ein Rohr eines Warmeiibertragers
Rutil Bezogen auf die TiO2-Konfiguration Rutil
Riickf Bezogen auf einen zuriickgefiihrten Strom
Schitt Schiittung, Haufwerk, Bett

T Bei konstanter Temperatur T

Ty Bei Standardtemperatur

t<10a Waihrend der Refinanzierungsphase

t>10a Nach der Refinanzierungsphase

tot Gesamte Menge

Trager Bezogen auf das Trégermaterial

U Umgebung

U Uberhitzung

Uberschuss ~ Bezogen auf iiberschiissige Wirme

A% Verdampfung

var bezogen auf variable Kosten

w warm

Waschmittel Bezogen auf einen Strom an Absorptionsfliissigkeit
WU Wiérmeiibertrager

y/ Zeolith

zyl zylindrisch
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