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1 Einleitung

Seit dem verstarkten Aufkommen der Petrochemie in den 50er Jahren verliert das Acetylen
als Grundstoff der industriellen organischen Chemie standig an Bedeutung. Beispielsweise
werden heute Vinyichlorid, Acrylsaure und Chloropren — friher typische Produkte der
Acetylenchemie - in Neuanlagen ausschlief3lich auf Basis von Olefinen produziert [1]. Zwar
stellt das Acetylen eine sehr reaktive Ausgangssubstanz fir chemische Synthesen dar, auf
der anderen Seite ist jedoch seine Herstellung ineffizient und teuer. Hinzu kommen der
Nachteil der hohen Explosionsgefahr und die damit verbundene Problematik des Trans-
ports und umweltrechtlicher Beschrankungen [2].

Wahrend der Wechsel von Acetylen- auf Olefinbasis fur viele bedeutende Zwischenpro-
dukte der chemischen Industrie praktisch abgeschlossen ist, fehlen fur andere Produkte bis
heute konkurrenzfahige Verfahren bzw. befinden sich im Entwicklungsstadium. So wurde
1,4-Butandiol noch 1992 in den USA zu 85 % nach dem Reppe-Verfahren von 1929 aus-
gehend von Acetylen und Formaldehyd produziert [1]. Butandiol kann nahezu quantitativ
Uber eine Wasserabspaltung zu Tetrahydrofuran (THF), seinem wichtigsten Folgeprodukt,
umgesetzt werden. Zu Reppe-Synthese von Butandiol existieren heute aber alternative
Prozesse, die zunehmende Anwendung finden. Gemal [3] lassen sich Butandiol und Tetra-

REPPE H=C=C—H
(Acetylen) 9 C+H 0 —> HOCH,~C=C—CH,OH /CHZOH
2 |CH2
CH,—0—C—CH
B _ / 2 | 3 CHZ
MITSUBISH| CHZ_CH+CH_CH2 . ﬁH CH,0 H
(Butadien) 2 CH~COOH CH +H, 1,4-Butandiol
CH,—0 —C—CH, ho
| 2
A
0 0 CH
DAVY McKEE N L THF
(MSA) _
2 CHy—CH,0H \C—0 —CH,—CH;

Abb. 1-1: Prinzipidle Reaktionssdhritte zur Butandid/ T etrahydrafuran-Synthese nach verschiedenen
Prozessen
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hydrofuran nach den neuen Verfahren wirtschaftlicher herstellen. Gunstig wiktitslie
bishrtRoute bewertet, bei der Butadien zunachst mit Essigsdure zu 1,4-Diacetoxy-2-buten
reagiert (Abb. 1-1), das im Anschlul3 wahlweise tberwiegend zu Butandiol oder Tetrahy-
drofuran hydriert werden kann. Hinsichtlich der Bewertung der neuen Prozesse findet man
allerdings widersprichliche Angaben. Nach [2] erscheint das auf Maleinsaureanhydrid
(MSA) basierend®aw-Mded/erfahren vielversprechender. MSA kann in verschiedenen
Varianten hydriert werden. B&aw-Mdeewnird MSA zundchst mit Ethanol zu Diethyl-
maleat verestert.

Deutlich einfacher wére der Verfahrensschritt der Hydrierung, wenn anstelle von MSA
Furan zur Verfligung stinde. Die Hydrierung von Furan wird bereits im THF-Verfahren
von Quaker Oatsdurchgefiihrt; das dort verwendete Furan stammt jedoch nicht aus der
Petrochemie.

Die Bildung Kkleinerer Mengen Furan aus petrochemischen Einsatzstoffen wurde bereits im
Rahmen von Forschungsarbeiten beobachtet, die in erster Linie die MSA-Darstellung un-
tersuchten [4, 5]. Edukt war in diesen Fallen das Butadien, somit wirden die folgenden
Reaktionsschritte resultieren:

+ 0 +H
CH=CH—CH=CH, —= { Y} X,
0

Allerdings blieben die Furanausbeuten stets weit hinter denen des Maleinsdureanhydrids
zurlck. Die partielle Oxidation von Butadien mit ausdriicklichem Zielprodukt Furan stand
bislang nicht im Mittelpunkt der Forschung.

Daraus ergibt sich der erste Teil der Aufgabenstellung dieser Arbeit: Die partielle Oxidati-
on von Butadien soll an verschiedenen Katalysatoren mit dem Ziel durchgefuhrt werden,
eine maglichst selektive Umwandlung zu Furan zu erreichen.

Die Darstellung von Furan aus-Kohlenwasserstoffen ist in zweifacher Weise mit der
Darstellung von MSA verknlpft: Zum einen kénnen beide Substanzen als Zwischenpro-
dukt der THF-Synthese betrachtet werden, zum anderen entstehen Furan und MSA oft
nebeneinander. So wurde in [6] von einer ungewdhnlich hohen Furanausbeute berichtet,
die an einem Vanadylpyrophosphat (VPO) erhalten wurde; VPO-Katalysatoren finden mit
der Herstellung von MSA aus Butan bereits industrielle Anwendung, sie eignen sich auch
fur die selektive Oxidation anderes-Kohlenwasserstoffe.



Im zweiten Teil dieser Arbeit soll daher untersucht werden, wie sich am VPO-Katalysator
der Einsatz verschiedener Edukte auf die Selektivitdét zum Wertprodukt MSA auswirkt.
Geeignete Edukte sind hier neben n-Butan und Butadien auch die n-Butene.

Zwar kann im Fall der Reaktion am VPO-Katalysator auf einige Literaturdaten zurtickge-
griffen werden, eine saubere Einordnung der Ergebnisse relativ zueinander ist jedoch nur
dann mdglich, wenn die Ergebnisse unter weitgehend identischen Bedingungen erhalten
wurden. Als Fehlerquellen beeintrachtigter Vergleichbarkeit sind vor allem Unterschiede
beim verwendeten Reaktor und Katalysator, der trotz gleicher Zusammensetzung sehr ver-
schiedene Eigenschaften aufweisen kann, zu nennen. Aber auch die Weise der Versuchs-
fuhrung und -auswertung erschwert oft den Vergleich.

Diese Problematik leitet auf den dritten Teil der Aufgabenstellung tber. Zur Bewertung
des Mel3ergebnisses einer partiellen Oxidation, bei der das gewiinschte Wertprodukt zu-
meist selbst in einer Folgereaktion weiter oxidiert wird, ist die im Bilanzraum Reaktor er-
mittelte Selektivitat bez. der Wertproduktbildung stark abhé&ngig vom Eduktumsatz. Daher
muld zunachst eine gewisse Anzahl von Mel3punkten bei verschiedenen Umséatzen aber
konstanten Reaktionsbedingungen (Druck, Temperatur, Frischgaszusammensetzung) vor-
liegen. Mit Hilfe einer modellhaften mathematischen Beschreibung kbnnen im Anschluf3
aus der Schar der Mel3punkte Kenngro3en extrahiert werden, die das Mel3ergebnis quanti-
tativ wiedergeben und Vergleiche zu anderen Messungen ermaoglichen.

Diese Arbeit soll in diesem Zusammenhang auch die Frage beantworten, wie detailliert ein
solches Modell zu sein hat. Variabel ist neben dem Reaktionsnetz selbst, das die Edukte
mit Zwischenprodukten und Endprodukten Uber verschiedene Pfade verbindet, der ma-
thematische Ansatz fur die einzelnen Geschwindigkeitsgleichungen.

Dariiber hinaus stellt sich bei guter Ubereinstimmung von Modellrechnung und MeRwer-
ten die Frage, ob und in welchem Mal} es zulassig ist, daraus Schluf3folgerungen hinsicht-
lich der Elementarkinetik zu ziehen.

In der vorliegenden Arbeit werden zunachst die wirtschaftliche Bedeutung und die indu-
striellen Herstellungsverfahren der relevanten Substanzen beschrieben. Nach Erlauterung
der experimentellen Durchfiihrung und Vorstellung der verwendeten Katalysatoren wird
im 4. Kapitel dargelegt, wie die Kinetik der Umsetzung eines Kohlenwasserstoffs mit Sau-
erstoff mit Hilfe eines mathematischen Modells beschrieben werden kann. Dabei wird in
einem Vorgriff auf Versuchsergebnisse gezeigt, wie die im reagierenden System (Bilanz-
raum Reaktor) vorliegenden Reaktanten durch Einzelreaktionen miteinander verknipft
sind. Nach Vorstellung der fur diese Einzelreaktionen moglichen Geschwindigkeitsglei-
chungen wird das Vorgehen zur Bestimmung der kinetischen Koeffizienten durch Anpas-
sungsrechnungen erlautert und die Einfihrung von Katalysatorkenngrof3en beschrieben,
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die die Eignung der verschiedenen Kontakte charakterisieren und den Vergleich deren
Wirksamkeit ermdglichen.

Bei der Darstellung der Ergebnisse wird zwischen den reaktionskinetischen Messungen an
Vanadylpyrophosphat- und Bismutmolybdat-Katalysatoren sowie den Modellrechnungen
unterschieden.

In der abschlieRenden Diskussion wird zunachst die Frage nach Gultigkeit und Grenzen
der verschiedenen Modellvorstellungen und Reaktionsnetze behandelt. AnschlieRend wer-
den, unter Auswertung dieser Modellrechnungen, die an den beiden Katalysatorsystemen
Vanadylpyrophosphat und Bismutmolybdate erhaltenen Ergebnisse kritisch betrachtet und
in den Rahmen der aus der Literatur zu entnehmenden Kenntnisse gestellt. Dabei wird
zum einen die eingangs gestellte Frage beantwortet, inwieweit der Darstellung von Furan
aus Butadien durch partielle Oxidation mdglich ist, und zum anderen die Méglichkeiten
diskutiert, die sich aus den Messungen zur Synthese von Maleinsdureanhydrid ergeben.



2 Die Edukte und Produkte

In diesem Kapitel werden die industrielle Bedeutung und die wichtigsten Herstellungsver-
fahren der im Rahmen dieser Arbeit betrachteten Substanzen erlautert. Die Ubersicht be-
schrankt sich auf Informationen, die vor dem Hintergrund der ReaktionSIatte -
ZWISCHENPRODUKTE- TETRAHYDROFURANTHF) interessant erscheinen.

Furan selbst besitzt zwar einige Bedeutung als Zwischenstufe fur die Weiterverarbeitung zu
Thiophen und Pyrrol sowie als Spezialchemikalie in der Pharmazie und Agrarchemie, wirt-
schaftlich wichtigste Anwendung ist aber die Hydrierung zu THF, welche praktisch ver-
lustfrei [3] durchgefiihrt werden kann. Daher werden im weiteren die Daten fir THF an-
statt Furan aufgefihrt.

2.1 Butadien

Die Butadienproduktion betrug 1996 in Westeuropa, USA und Japan®4.71]10Die
Nachfrage an Butadien wird vorrangig von der Kautschukindustrie (Abb. 2-1) bestimmt,
die wiederum von der Konjunktur der Automobilindustrie (Reifen) abhangt [7]. Das Buta-
dien wird nahezu vollstandig zu Kautschuk und Kunststoffen polymerisiert. Hexamethy-
lendiamin (HMDA) wird fur die Herstellung voN ylonben6étigt.

Verschiedenes

HMDA 3%

8%
Chloropren
3%
ABS-H arze/
8%
SB-Copolymere
8%
N B-Kautschuk
5%

SB-Kautschuk
43%

B-Kautschuk
22%

Abb.: 2-1: V ewendung von Butadien in W esteurgpa (Gesamtverbrauch 1996: L6810 ayi-
nitril, B: Butadien, N : Nitril, S: Styrd, HMDA : Hexamethylendiamin) [7]

Ein klassisches Verfahren zur Herstellung von Butadien [8] ist die zweifache Wasserab-
spaltung von Butandiol, die ehemals innerhalb des Reppe-Prozesses (s.u., Kap. 2.4) durch-
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gefuhrt wurde:

HOCH,—CH,—CH,—CH,0H W’ ZO ) W’ CH,=CH—CH=CH,

Die grundlegenden Verédnderung in der chemischen Industrie seit den 50er Jahren haben
diese Route nicht nur absolut unwirtschaftlich werden lassen, sondern sogar deren Umkeh-
rung, die ja bereits industrielle Anwendung findet und die Gegenstand dieser Arbeit ist,
attraktiv und profitabel gemacht.

Butadien wird heute Uberwiegend aus def~@ktion von Ethenanlagen gewonnen, die

dort als Nebenprodukt anfallt. Die Dampfspaltung von Naphta ergibt neben den Zielpro-
dukten Ethen und Propen bei der heute meist angewendeten hohen Crackschérfe etwa
9 % G-Kohlenwasserstoffe mit einem Butadienanteil von knapp 50 %. Bezogen auf 100
kg Ethen kdnnen etwa 15 kg Butadien gewonnen werden [1].

Der konsequente Ausbau der Ethenkapazitaten hat Ende der 80er Jahre zu einem Uberan-
gebot von Butadien gefuhrt. Dies hatte zunachst zur Folge, dals-8ehi@tt nicht mehr
aufgearbeitet, sondern in die Dampfspaltanlage zuriickgefuhrt wurde. Anfang der 90er Jah-
re erwies sich jedoch eine selektive Hydrierung deSdnitts unter vollstandiger Umset-

zung des Butadiens als die bessere Variante. So lassen sich zum einen die Wertprodukte
i-Buten und 1-Buten leichter isolieren, zum anderen erbringt der Rest-&eakiion, der

nun zu wesentlich hoherem Anteil paraffinisch ist, im Cracker deutlich bessere Ethenaus-
beuten bei gleichzeitiger Umgehung schwerwiegender Verkokungsprobleme [7].

In [9] wird dargelegt, dal? die Wirtschaftlichkeit einer Ethenanlage heute von der Behand-
lung der G-Fraktion mitgepragt wird. Der erzielbare Gewinn pro Zeiteinheit wird um bei-
nahe 10 % gesteigert, wenn digF2aktion komplett aufgearbeitet statt in den Cracker
zurlckgefuhrt wird.

Wie sich die Marktsituation von Butadien entwickeln wird, ist unklar. Auf der einen Seite
werden die Ethenkapazitaten weiter ausgebaut, auf der anderen Seite kommen in Europa
zukunftig — wie in den USA — wohl vermehrt tiefer siedende Kohlenwasserstoffe (Ethan,
Propan, Butan) zum Einsatz, bei deren Dampfspaltung#éni€il deutlich geringer aus-

fallt [1, 7, 9]. Zur Zeit besteht eher ein Uberangebot, in jedem Fall bleibt Butadien zumin-
dest mittelfristig ein kostengiinstiges Edukt fir Synthesen hoherwertiger Produkte.

2.2 Butan und Butene

N-Butan hebt sich als petrochemischer Grundstoff und Energietrager mit einer Produkti-
on von 70-16t (weltweit, 1995) deutlich von den ungesattigterK@Ghlenwasserstoffen
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ab. Der Preis von Flussiggass (@hd G) liegt in der Nahe des Rohdlpreises. Butan ist in
manchen Erdgasen zu gréf3erem Anteil enthalten, auch Rohol enthélt je nach Qualitat etwa
1 % n-Butan. Dariiber hinaus fallt Butan in nennenswerten Mengen bei verschiedenen Raf-
finerieprozessen an (Fluid Catalytic Cracking, Hydro Cracking, Catalytic Reforming). Das
Verhéltnis der Butanprovenienz aus Erdgas- und Rohdlverarbeitung betragt etwa 2 zu 1
[10, 11].

Alle Butene (einschlie3lich i-Buten) stellen wertvolle Ausgangsprodukte fiir technische
Synthesen dar. Uber die Halfte der Produktion 26116t (1992; Westeuropa, USA und
Japan) wird zu klopffesten Treibstoffzusatzen (Alkylatbenzin und MTBE im Fall von i-Bu-
ten) weiterverarbeitet [1].

Butene werden heute im wesentlichen aus deScB@nitten der verschiedenen Crackver-
fahren von Butan, Naphta oder Gas6l gewonnen. An erster Stelle ist hier — wie im Fall von
Butadien — die Dampfspaltung zu nennen (Abb. 2-2).

—_— Ralffinat | Raffinat Il 2-Buten
n-Butan
C4-Schnitt | Butadien- |i-Buten 1-Buten- i-Butan
- (100 %) | extraktion | ~ | —»MTBE| |Abtrennung
o =
o ©
25 >
< 2 1-Buten (14 %)
@& S "
< s
g0
S< i-Buten (22 %)
2 »>
Napht Butadien (47 %)
aphta_, >

Abb.:2-2: Der G-Sdnitt aus der Dampfspaltung von N aphta [8, 9] (MTBE: Methyl-tertiér-butyl-
ether)

Weitere industrielle Bedeutung als ,,Reinprodukt* kommt im Gegensatz zum 2-Buten dem
1-Buten zu. 1996 betrug der Bedarf in Westeuropa 115000 t bei langfristig prognostizierter
Steigerung von 4 — 5 % (weltweit 9 % nach [12]) pro Jahr [7]. An Standorten, an denen der
1-Buten-Bedarf nicht mehr aus dem&hnitt gedeckt werden kann, kommt vermehrt die
selektive Dimerisierung von Ethen zum Einsatz (Alphabutol-Prozess). 1-Buten wird Uber-
wiegend (ca. 80 %) fir die Herstellung von LLDPE (Linear Low Density PolyEthylen)
benotigt, in dem es als Copolymerisat zu 10 %-Gew. enthalten ist. Weitere Verwendungen
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von 1-Buten sind die direkte Polymerisierung zu Polybutylen sowie der Zusatz zu HDPE
(High Density PolyEthylen) [12]. Die Marktsituation hat dazu gefiihrt, dal3 1-Buten derzeit
deutlich teurer gehandelt wird als Butadien [9], obgleich seine Produktionskosten unter
denen von Butadien liegen [7].

Die Produktionskosten fir die verschiedenen olefinischalablenwasserstoffe aus dem
Cs-Schnitt werden von den aufwendigen Trennverfahren gepragt. Eine destillative Aufar-
beitung ist auf Grund der dicht beieinander liegenden Siedepunkte und der Bildung ver-
schiedener Azeotrope nicht moglich.

Die Abtrennung von i-Buten aus dem Raffinat | (Abb. 2-2) wird daher Uber eine selektive
Umsetzung des reaktiveren i-Butens (meist: i-Buten + Methan®ITBE) bewerkstelligt.

Fur die Wertschopfung aus dem Raffinat Il sind zahlreiche Varianten denkbar [9]; auch
hier kann man mit geeigneten Reaktionen die Butene selektiv reagieren lassen, n-Butan und
i-Butan gehen dabei als Inertkomponenten durch den Reaktor. Das Raffinat Il stellt ein
wesentlich ginstigeres Ausgangsmaterial dar als die rei@refine.

2.3 Maleinsaureanhydrid

1995 wurden 552 000 t MSA in Westeuropa, USA und Japan hergestellt. Die Verwendung
schlisselte sich fur Westeuropa nach Abb. 2-3 auf [1]. Weltweit flieRen gut 50 % der MSA-
Produktion in die Kunststoffindustrie (Polyesterharze, Lacke), allerdings mit nach Region
unterschiedlicher Gewichtung. In Japan wird gegenwartig gut die Halfte der MSA-Produk-
tion - mit steigender Tendenz - den Verwendungszwecken der Rubrik ,Verschiedenes®
zugefuhrt.

Pflanzenschutzmittel
Schmierdladditive 1%

Fumar- und Apfelsaure 6%
10%

Ungesattigte Polyester
Verschiedenes 50%

33%

Abb.: 2-3: V ewendung von MSA in Westeuropa [1]

Daran ist bereits der verstarkte Einsatz moderner Verfahren zur Darstellung von Substan-
zen wiey-Butyrolacton, Butandiol und THF abzulesen, welche lange ausschlie3lich Uber
den Reppe-Prozeld synthetisiert wurden. Wirtschaftlich attraktiv ist die Hydrierung von
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MSA erst durch den Preisverfall fur diese Substanz [13] geworden, der Ende der 80er Jahre
einsetzte und der letztlich auf die fortschreitende Umstellung der Produktion-¥af-C
fahren (n-Butan) zuriickzufiihren ist.

Verfahren zur Darstellung von MSA

Wahrend Anfang der 60er Jahre die globale MSA-Herstellkapazitat allein auf Benzol ba-
sierte, betrug dieser Anteil 1991 nur noch 36 %. MSA wird heute Uberwiegend aus der
Oxidation von n-Butan gewonnen. Gelegentlich kommen auch ungesattigtehien-
wasserstoffe, d. h. 1-Buten und 2-Buten, zum Einsatz. Eine weitere, technisch genutzte
Quelle ist die Isolierung des Maleinsdureanhydrids, das bei der Oxidation von Naphthalin
und o-Xylol zu Phthalsaureanhydrid als Nebenprodukt anfallt [1].

MSA Uber die Oxidation von Benzol

Die Oxidation von Benzol wird an einem Katalysator auf Basis der Oxi0e 4hd MoG

bei Temperaturen zwischen 360 und 450 °C und einem Druck von 2 — 5 bar durchgefihrt.
Die Edukte Benzol und Luft werden in einem Verhéltnis gemischt, das die untere Explosi-
onsgrenze nicht tUberschreitet. Die Reaktion verlauft zunachst Uber die Bildung von Zwi-
schenprodukten, insgesamt findet die folgende Bruttoreaktion statt:

@ + 450, — o%o +2C0, + 2H,0  (2-1)

Aus der Stéchiometrie kann abgelesen werden, dal3 die auf Kohlenstoff bezogene Selekti-
vitat zu MSA nicht groRer als zwei Drittel werden kann, da aus einem Benzol-Molekul mit
sechs C-Atomen nur ein MSA-Molekul mit vier C-Atomen entsteht. Tatsachlich ist die
Selektivitat noch deutlich geringer, denn etwa ein Viertel des eingesetzten Benzols reagiert
nicht nach Gl. 2-1 sondern wird totaloxidiert. Dadurch wird zusatzlich zur stark exother-
men Hauptreaktion weitere Warme frei. Die klassischen Benzol-Verfahren setzen einen
Rohrbindelreaktor ein, bei dem die Wéarme uber eine Austauschfliissigkeit (Salzschmelze)
abgefuhrt wird.

MSA Uber die Oxidation von n-Butan und n-Butenen

Bereits 1962 wurde die Oxidation von Butenen mit Zielprodukt MSA erstmals industriell
durchgefuhrt. Es zeigte sich jedoch, dal3 der neue Prozel3 unter den Randbedingungen je-
ner Zeit nicht konkurrenzfahig war. Erst der ansteigende Preis des Benzols relativ zu dem
der G-Kohlenwasserstoffe sowie die Einfiihrung strikter Benzol-Emissionsgrenzen in den
USA haben das Interesse wieder auf dikK @hlenwasserstoffe gelenkt [14]. Im Zuge ver-
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starkter Forschungsarbeiten in den 70er Jahren [15] wurden die VPO-Katalysatoren ent-
deckt, an denen die Umsetzung zu MSA mit guter Selektivitat gelingt. Die erreichbaren
Ausbeuten betragen generell bis ca. 60 %, wobei die Werte bei der Reaktion der Butene
etwas tiefer liegen. Neben der erwiinschten Reaktion nach Gl. 2-2 finden also andere Um-
wandlungen statt, die sich im Fall der Butanoxidation auf die Bildung von CO uad CO
beschranken. Im Fall der Oxidation der n-Butene werden dagegen zahlreiche weitere Ne-
benprodukte wie Furan, Acetaldehyd, Methacrolein, Acrylsaure u. a. beobachtet [16].

CsHg 30, — 3 H,0
R @2
CHyp 350, 0 4 H,0
Die Reaktionsbedingungen sind ahnlich denen des Benzolprozesses: 350 — 450 °C bei ge-
ringem Druck (2 — 3 bar). Auch hier wird die Mischung der Eduktgase so eingestellt, daf3
die untere Explosionsgrenze (1.8 % Kohlenwasserstoff in Luft) nicht Gberschritten wird.
Fur die Reaktion der Butene ist hinsichtlich der Selektivitat eine noch magerere Edukt-
mischung von unter 1 % Kohlenwasserstoff ginstig [17, 18].
Neben Rohrbindelreaktoren werden zunehmend Wirbelschichtreaktoren eingesetzt. Ob-
wohl jene die Préparation eines speziellen, abriebfesten Katalysators erfordern und den
Nachteil einer gewissen Riickvermischung mit sich bringen, ergeben sich insgesamt offen-
bar Kostenvorteile [3]. Die Vorteile der Wirbelschicht liegen in einer besonders gleichma-
Bigen Temperaturverteilung, geringen Investitionskosten und der inhdrenten Sicherheit
gegeniber Explosionen [19]. Letztgenanntes ermdglicht die Einstellung héherer Kohlen-
wasserstoffkonzentrationen, wodurch die Raumzeit-Ausbeute gesteigert werden kann.

2.4 Tetrahydrofuran

Die weltweite Produktion von THF betrug 1995 166 000 t [20], wovon zur Zeit etwa 70 %
fur die Weiterverarbeitung zu Polytetramethylenglykol HO—[ffz+HO}—H, auch als Poly-
THF bezeichnet, eingesetzt werden (Abb. 2-4).

Lésemittel

Polytetramethylenglycol
2506 y ylengly

70%

Verschiedenes
5%

Abb.: 2-4: V ewendung von THF weltweit [1]
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Der Bedarf an Poly-THF wird sich den Erwartungen nach innerhalb der nachsten zehn
Jahre verdoppeln. Aus Poly-THF werden Spandexfasern wie beispielsyag® uPont)
hergestellt. Auch bei der Produktion von elastischen Kunststoffen auf Basis von Polyuret-
hanen und Polyestern [21] findet Poly-THF breite Verwendung. Weiterhin ist THF ein
wichtiges technisches Losemittel, vor allem fiir Hochpolymere wie PVC und verschiedene
Kautschuksorten.

Verfahren zur Darstellung von THF

Die Verfahren zur Herstellung von Tetrahydrofuran und 1,4-Butandiol sind eng miteinan-
der verflochten und kdnnen daher nicht getrennt voneinander betrachtet werden. H&aufig
entsteht primér Butandiol, das in Gegenwart von Sauren unter Wasserabspaltung vollstan-
dig in THF Gberfuhrt werden kann. Auch die Umkehrung dieser Reaktion — die Hydrolyse
von THF — ist prinzipiell durchfiihrbar und findet gelegentlich Erwéhnung. In der Regel ist
aber nur die Darstellung von THF aus Butandiol von wirtschaftlichem Interesse, sie stellt
gegenwatrtig sogar die vorrangige Verwendung fir Butandiol dar. So wurden 1995 42 % der
globalen Butandiolproduktion zu THF dehydratisiert [20].

THF und Butandiol werden - wie in der Einleitung angesprochen - heute noch tberwie-
gend nach dem Reppe-Verfahren produziert. Zunehmend kommen jedoch alternative Ver-
fahren zum Einsatz. Ob sich eines dieser neuen Verfahren gegentber den anderen durch-
zusetzen vermag ist derzeit nicht abzusehen. Haufig ist der Verbund der Stoffkreislaufe vor
Ort entscheidend fir die Verfahrensauswahl, d. h. je nach Standort kann ein anderes Ver-
fahren das wirtschaftlichere sein. Ein auf Butadien basierendes Verfahren bietet sich bei-
spielsweise an Standorten an, wo auf Grund des Ausbaus der Ethenproduktionskapazitaten
ein Uberangebot von Butadien entstanden ist.

Auch kdénnen wichtige Zwischen- bzw. Nebenprodukte, die innerhalb der verschiedenen
Prozesse entweder zwangsweise anfallen oder aber gezielt hergestellt werden kénnen, die
Entscheidung fur ein bestimmtes Verfahren maf3geblich beeinflussen. Als Beispiele fir
technisch interessante Nebenprodukte seien hier 1,4-Butendiol (Reppe)y-Butjeo-

lacton Daw-Md<eegenannt.

Aus Pentosan

Die alteste Technologie zur Herstellung von THF basiert auf ,nachwachsenden Rohstof-
fen”, sie geht auf eine Entwicklung vdpuaker OatsAnfang der 20er Jahre zurlick. Das
Verfahren wird heute noch angewendguaker Oatsselbst produziert in den USA etwa
10000 t THF pro Jahr [21].

Pentosanhaltige Abfallprodukte der Landwirtschaft, wie Haferhiilsen, Bagasse u. a., werden
im ersten Schritt mit einer starken Mineralsdure (z. B. Schwefelsaure) versetzt. Bei ca.
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150 °C und 4 bar wird das Polysaccharid Pentosan zur Pentose hydrolysiert, welche an-
schlie3end unter Abspaltung von drei Wassermolekilen zu Fufural dehydratisiert wird:

0]

Die Decarbonylierung zu Furan lauft b&0 °C an einem Katalysator aus ZyQy
MnCr.02 ab, wobei eine Ausbeute von 95 % erreicht wird. Im letzten Verfahrensschritt
wird Furan praktisch quantitativ zu THF hydriert [3, 22].

@CHO —co” O — O (2-4)

0]

Aus Acetylen
Seit der ersten technischen Anwendung des von Ré@peafoa) entwickelten Verfah-

rens im Jahr 1929 werden Butandiol und THF Uberwiegend auf diesem Wege hergestellt.
Acetylen wird zuné&chst in waldriger Formaldehydl6sung (10 — 30 %) bei 100 — 110 °C und
5 — 20 bar an Kupferacetylid zu 1,4-Butindiol umgesetzt:

H—C=C—H + 2CH,0 —> HOCH,—C=C—CH,0H (2-5)

Die Selektivitdt der Reaktion nach GI. 2-5 betragt 80 %. Im zweiten Reaktionsschritt, der
Hydrierung des Butindiols (Gl. 2-6), wird eine Selektivitat von 95 % erreicht. Die Hydrie-
rung wird bei hohem Druck zwischen 200 und 300 bar und einer Temperatur von 200 °C
an Nickel-Katalysatoren durchgefihrt.

HOCH,~C=C—CH,0H ‘"2, HOCH,~CH,~CH,~CH,0H (2-6)

Die Hydrierung nach Gl. 2-6 kann auch patrtiell, d. h. nur bis zum 1,4-Butendiol, durchge-
fuhrt werden. 1,4-Butendiol besitzt als Zwischenprodukt zur Darstellung von Insektiziden
und Vitaminen einige industrielle Bedeutung (weltweite Produktion ca. 5000 t/ a) [23].

Aus Propen
Der eigentliche Ausgangsstoff fir das dararay und Daicd entwickelten Verfahren zur

Herstellung von Butandiol ist der Allylalkohol. Jener kann nach VerfahrerBagaioder
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Hoedhstdurch partielle Oxidation von Propen mit einer Selektivitat von 90 % gemaid Gl.
2-7 gewonnen werden:

+0
CH,=CH—CH; —— CH,=CH—CH,O0H (2-7)

Gl. 2-7 gibt nur die Bruttogleichung wieder. Im einzelnen wird Propen zuerst mit Essigsau-
re an Palladium-Katalysatoren zu Allylacetat umgesetzt, dessen anschlie3ende Verseifung
an sauren Katalysator den gewtuinschten Allylalkohol ergibt.

Die Hydroformylierung von Allylalkohol liefert zunachst 4-Hydroxybutanal (Gl. 2-8). Als
Nebenprodukt fallt 3-Hydroxy-2-methyl-propanal an.

+ CO
CH,=CH—CH,0H *H"2, CHO—CH,~CHCH,OH (2-8)

In einem weiteren Reaktionsschritt wird 4-Hydroxybutanal schlief3lich zu Butandiol hy-
driert. Die FirmaArm betreibt in den USA eine Anlage mit 34 000 t/ a. Der Alighlal
stammt dort allerdings aus der Isomerisierung von Propylenoxid.

Aus Butadien tber 1,4-Dichlorbuten

Die radikalische Gasphasenchlorierung von Butadien (Gl. 2-9) liefert ein Isomerengemisch
aus 40 % 1,4- und 60 % 1,2-Dichlorbuten. Bei der Herstellung von Chloropren ist nur das
1,2-Produkt erwiinscht, da aus jenem unter Abspaltung von Salzsaure das Chloropren ent-
steht. Das 1,4-Produkt kann entweder Uber eine Isomerisierungsreaktion in das 1,2-Di-
chlorbuten Uberfihrt, oder aber abgetrennt und zur Darstellung von THF/ Butandiol ge-
nutzt werden.

CHZZCH_CH:CHZ + C|2 — ClCHz_CHZ:CHZ_CH2C| (2'9)

Nach einem vorl oyo Sodantwickelten Prozel3 wird 1,4-Dichlorbuten bei 110 °C mit Na-
triumacetat zu 1,4-Diacetoxybuten umgesetzt (Gl. 2-10). Die Hydrierung letztgenannter
Verbindung ergibt Butandiol und Essigsaure [8].

CICH,—CH,=CH,—CH,Cl + 2 CH;—COONa —c”

2-10
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Bei vollstandigem Umsatz von 1,4-Dichlorbuten erreicht die Selektivitdt bez. Butandiol
Uber 90 %. Eine direkte Hydrolyse des Dichlorbutens wiirde die verstarkte Bildung von
Nebenprodukten mit sich bringehoyo Sodgroduziert nach diesem Verfahren im Ver-
bund mit der Chloroprenherstellung jahrlich insgesamt 10000 t THF und Butandiol [1].

Aus Butadien Uber 1.4-Diacetoxybuten

Auch dasMitsubishiVerfahern [24] verlauft Uber die Zwischenstufe des 1,4-Diacetoxy-
butens, welches hier allerdings direkt aus Butadien und Essigsédure gebildet wird. Die Re-
aktion (Gl. 2-11) wird bei 70 °C und 70 bar an einem Palladium-Katalysator in der Flissig-
phase durchgefihrt.

Die Hydrierung wird zweistufig durchgeftihrt. Das nach dem ersten Schritt erhaltene 1,4-
Diacetoxybutan kann je nach Bedingungen der zweiten Stufe zu Butandiol oder direkt zu
THF hydrolysiert werden. Das Mengenverhdltnis der beiden Substanzen zueinander ist frei
einstellbar. Die Selektivitat zu den Wertprodukten betragt ausgehend von Butadien etwa
80 %.

CH=CH—CH=CH, , |
2

+
2 CH;~COOH

CH;—COCH;~CH=CH—CH,0 C—CH,
—H,0 J d (2-11)

Mitsubishihat in Japan eine Herstellkapazitat von 40 000 t/ dliedtaveitere Anlagen im
asiatischen Raum sind geplant [25].

Aus Butadien Uber 1,2-Epoxybuten

Butadien reagiert mit Luft an einem Silber-Katalysator zu 3,4-Epoxybuten. In einer thermi-
schen Umlagerung bildet sich 2,5-Dihydrofuran (Gl. 2-12), welches schliel3lich zu THF
hydriert wird [23].

— _ + 0, —CH—HC— [\

Neben der Decarbonylierung und anschlieRender Hydrierung von Furfural (Gl. 2-4) ist
dies der zweite Prozel3, bei dem primér nur THF entsteht.
Eastmarplant in den USA den Bau einer Anlage mit einer Jahreskapazitat von 140000 t [1].

Aus Butan/ Buten
Die Darstellung von THF/ Butandiol aus Butan bzw. Buten kann in zwei eigenstandige
technische Prozesse unterteilt werden:
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die partielle Oxidation des Kohlenwasserstoffs zu MSA (GI. 2-13, vgl. Kap. 2.3)
die Hydrierung von MSA zu THF/ Butandiol (Gl. 2-14).

Allerdings wurde gemeinsam vdBP und Lurg eine Neuentwicklung vorgestellt, die die
beiden Reaktionsschritte zu einem Verfahren vereint. Das ,Geminox“-Verfahren soll dabei
durch Einsparung mehrerer Verfahrensschritte (z. B. direkte Hydrierung von MSA zu
Butandiol) bei Verwendung verbesserter Katalysatoren deutlich kostengtinstiger produzie-
ren [26]. Eine Anlage mit einer Kapazitat von 60 000 t Butandiol pro Jahr wird zur Zeit in
den USA gebauit.

Im allgemeinen kann die Hydrierung von MSA in der Flissig- oder Gasphase, direkt oder
Uber eine Veresterung durchgefuhrt werden. Patentlbersichten hierzu fiid 28] [zu
finden.

+0 o
CH3—CH,—CH;—CHg ﬁ O&O (2-13)

CHOH
_ — a— &o I g}
OO&) E ster . + |CH2 + (2_14)
H,0 H

Nach dem in der Einleitung angesprochebDemy-MdKed/erfahren [2] wird MSA zunachst

in der Flussigphase mit Ethanol zweistufig zu Diethylmaleat (vgl. Abb. 1-1) verestert. Wah-
rend die Veresterung zum Monoester unmittelbar ablauft wird fir die Umsetzung zum
Diester ein saurer Katalysator bendtigt. Temperatur und Druck betragen bis 180 °C und 15
bar, die Verwendung einer festen Saure bringt gegentiber der homogenen Katalyse verfah-
renstechnische Vorteile.

Die Gasphasenhydrierung von Diethylmaleat wird an Cu®@ 150 — 200 °C und 25 —

70 bar durchgefiihrt [27]. Nach der schnellen und vollstdndigen Hydrierung zu Diethyl-
succinat entstehen nacheinangeButyrolacton, Butandiol und nach Wasserabspaltung
THF (Gl. 2-14). Zwischen-Butyrolacton und Butandiol stellt sich ein chemisches Gleich-
gewicht ein.y-Butyrolacton stellt ebenfalls ein Wertprodukt dar (weltweiter Verbrauch
1995: 73 000 t [20]), wird aber im Rahmen dieses Prozesses nach der Abtrennung wieder
der Hydrierung zugefluhrt. Insgesamt werden Uber alle Stufen nur sehr geringe Mengen an
Nebenprodukten gebildet.

Eine Anlage mit 20000 t Jahreskapazitat wird in Stidkorea betrieben [21].
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3 Messungen der Reaktionskinetik

Das bei partiellen Oxidationen entstehende Wertprodukt ist in der Regel ein Zwischen-
produkt, d. h. es reagiert zu unerwinschten Substanzen weiter. Seine Konzentration
durchschreitet ein Maximum, das bei einem bestimmten Eduktumsatz erreicht wird. Es
wurde daher eine Versuchsapparatur verwendet, welche die Aufnahme von Mel3punkten
Uber einen weiten Umsatzbereich ermdglicht.

Die Kenntnis des genauen Verlaufs der Reaktorselektivitat bez. der Wertproduktbildung in
Abhangigkeit des Umsatzes ist dartber hinaus eine wichtige Information fur die Verfah-
rensauslegung. Beispielsweise bietet sich bei sehr instabilen Wertprodukten, die aber zu
Beginn der Reaktion mit hoher Selektivitat gebildet werden, eine Betriebsweise mit relativ
kurzen Verweilzeiten unter Ruckfihrung des nicht umgesetzten Edukts an.

Auch die Ermittlung kinetischer Koeffizienten, die auf einer Modellrechnung basieren,
erfordert eine ausreichende Anzahl von MelRwerten zu verschiedenen Verweilzeiten der
Reaktanten am Katalysator. Die kinetischen Koeffizienten erlauben ihrerseits eine tber-
sichtliche Bewertung des Experiments anhand von Kenngréf3en sowie die Vorausberech-
nung verfahrenstechnischer Varianten, wie die eines ,strukturierten® Reaktors [29].

3.1 Beschreibung der Zapfstellenapparatur

Die zentrale Einheit der Apparatur (Abb. 3-1, Verfahrensflie3bild s. Anhang S. 113) bildet
der 1.5 m lange Rohrreaktor, Giber dessen Lange 13 Bohrungen verteilt sind. Durch diese
Bohrungen ragen 13 Thermoelemente, die zur Temperaturmessung und —regelung dienen,
in das Reaktorinnere bzw. in die Katalysatorschittung hinein. An sieben Bohrungen kann
aul3erdem ein Teilgasstrom aus dem Reaktor abgezogen werden — daher die Bezeichnung
LZapfstellenapparatur®. Die Zapfstellen werden innerhalb der Mel3routine in zeitlichen
Absténden aufeinanderfolgend von einem Multipositionsventil (MPV) angewahlt, und der
abgezogene Teil der Reaktionsgase ( < 10 % des Hauptstromes) wird durch beheizte Ka-
pillaren der Analytik zugefiihrt. Sofern die Ordnung der ablaufenden chemischen Reaktion
groRer null ist, wird pro Langeneinheit im vorderen Teil des Reaktors wesentlich mehr
umgesetzt als im hinteren. Daher sind die Bohrungen gemaf Tab. 3-1 in ungleichen Ab-
stéanden Uber die LAnge angeordnet.

Das Edelstahlrohr besitzt einen Innendurchmesser von lediglich 15 mm, so dal3 keine sig-
nifikanten Temperaturunterschiede tUber dem Querschnitt auftreten. In axialer Richtung
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wird die Isothermie mit Hilfe von sechs unabhangig geregelten (PID-Regler) Heizzonen
mit elektrischer Widerstandsheizung erreicht.

Abgas
_—
Luft _|Nachverbrenner
7
A
; Multipositionsventil (MPV)
<
(4]
(5] .
e e Analyse:
g c ) e Gaschromatograph
§ 2 (Kapillarséule + FID)
— A
o 4 t « CO-, CO,- und
. 0, - Analysatoren
o
Stickstoff ———» ©
N2
n-Butan <«——\Wasser
1-Buten : 1
2-Buten™ >
1,3-Butadien ]
i-Buten Frischgas f

Abb. 3-1: Sdematische Darstelung der Z apfstellenapparatur

Tab. 3-1:  Absténde zwischen den Bahrungen entlang des Rohireaktars (T: Thermodement, ZS: Zapf-
stelle, an ZS1 begnnt das Katalysatarfestbett)

T1 T2 T3 T4 T5 Te6 T7 T8 T9 T10 T11 T12 T13

Nr. ZS1 ZS2 ZS3 ZHA4 ZS5 yAS'S) ZS7

Abstand

/ mm 75 | 75| 100| 100 | 125| 125| 150 150 150 150 150 1%0
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Die Dosierung des Frischgasstromes, der sich zun&chst aus Luft, Stickstoff und £inem C
Kohlenwasserstoff zusammensetzt, erfolgt mit Hilfe thermischer Massendurchflul3regler.
Der Luft-Stickstoffstrom kann wahlweise durch eine Hintereinanderschaltung von Wasser-
séttiger und Kondensator geleitet werden, um ihn mit Wasser zu beladen. Die Wasserbela-
dung ergibt sich aus der eingesteliten Kondensatortemperatur, der Dampfdruckkurve des
Wassers [30] und dem Anlagendruck, der direkt hinter dem Kondensator gemessen wird.

In der Vorheizzone, welche aus einem Edelstahlrohr mit Inertmaterialschittung (Steatitku-
geln) besteht, werden die Gasstrome vermischt und auf Reaktortemperatur geheizt. Da-
nach gelangt das Reaktantengemisch in den Reaktor. Die Katalysatorschittung beginnt
unmittelbar hinter der ersten Zapfstelle, so dal3 an Zapfstelle eins die Frischgaszusammen-
setzung analysiert wird. Hinter der Zapfstelle sieben endet die Katalysatorschittung. Das
Reaktantengemisch gelangt nun, nachdem es mit zuséatzlicher Verbrennungsluft verdinnt
wurde, in den Nachverbrennungsreaktor. In diesem befindet sich ein Katalysator mit
Perovskitstruktur (L&Sr.2MnQOs), der bei einer Betriebstemperatur von 350 °C den im
Gasstrom enthaltenen Kohlenstoff vollstandig zw ©%diert [31]. Schlief3lich stromt das

Gas durch einen Druckregler, der den Druck am Reaktoreingati@@usar halt.

Das an einer Zapfstelle enthnommene Analysengas stromt durch das Multipositionsventil,
durch ein Probenschleifenventil, einen Abscheider, eine Kihlfalle bei -10°C (NaCl/ Eis)
und zwei Kihlfallen bei -78°C (Trockeneis), ehe es in IR-Mel3gerate fur CO updr@O

in einen nach dem magnetomechanischen Prinzip arbeitend@na@sator gelangt. Die
Kondensation der organischen Reaktionsprodukte in den Kihlfallen verhindert eine Ab-
scheidung dieser Stoffe in den Mel3geraten. Die Ventile und die Leitungen bis zum Ab-
scheider sowie die Verbindung vom Probenschleifenventii zum Gaschromatographen
(GC) sind dagegen auf 200 °C beheizt, damit die Kondensation von Reaktionsprodukten
vor der GC-Analyse vermieden wird. Der GC ist mit Kapillarsaule und Flammenionisati-
onsdetektor ausgertistet.

Die Steuerung der voll automatisierten Versuchsanlage tbernimmt ein Kleinrechner. Die-
ser zeichnet jede Minute einen MelRwert der CO--@@Ad O-Konzentrationen im Ana-
lysengasstrom auf. Wenn im Verlauf der letzten 15 Minuten keine Konzentrationsdnderun-
gen festgestellt wurden, gibt der Rechner ein Startsignal an den Gaschromatographen,
worauf der Inhalt der Probenschleife eingespult wird. In diesem Moment werden die CO-,
CO2- und O-MelRwerte gespeichert. Unmittelbar darauf wird das Multipositionsventil ge-
schaltet, wodurch der Analysengasstrom an der nachsten Zapfstelle abgezogen wird. Wenn
das Ergebnis der Analyse des Gaschromatographen vorliegt, wird es vom Integrator an
den Rechner Gbermittelt und ebenfalls gespeichert.
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3.2 Versuchsauswertung

DefinitionsgrofRen

Die chemische Umsetzung wird im offenen Reaktionssystem mit Hilfe integraler Grél3en
beschrieben [32]. Fir den stationaren Zustand erhalt man mit Hilfe einer Stoffmengenbi-
lanz vom Reaktoreingang bis zu einer Zapfstelle (Abb. 3-2) alle relevanten GrofZen.

=

Neakwsten 2pdl @ﬂ CO . P 3l n,
_eﬂg mKaI4 3%‘0(@. T.=const =
%____?0_: | |
z=1 2 3 4 5 6 7

Abb. 3-2: Bilanzraum Zapfstelenreak tar, exemplarisch von Reak toreingang bis Z apfstelle 4

Die Messungen wurden an unterschiedlichen Katalysatorfestbetten durchgefiihrt. Je nach
Ausformung des Katalysatorkorns und nach Beimengung an Inertmaterial ergaben sich
verschiedene Katalysatoreinwaagen. Durch die Definition einer modifizierten Verweilzeit,
in die die eingebrachte Katalysatormasse eingeht, wird der Einflu unterschiedlicher Ein-
waagen kompensiert:

m
ty = — o 3-1
mz =y (3-1)

Der Index z symbolisiert eine beliebige Zapfstelle. Der Volumenstrom kann unter den
herrschenden isothermen und isobaren Bedingungen auf Grund der geringen Stoffmenge-
nanderung durch die Reaktion sowie der starken Verdinnung der Reaktionsgase als kon-
stant angesehen werden.

Als relatives Konzentrationsmald wurden normierte Konzentrationen gebildet, die im Fall
der Produkte den Ausbeuten entsprechen:

n R
v, =fig—te -fpg e (3-2)

&
v 4 r‘]C4kwste|n 4 CC4kwstein
Das Verhaltnis der Stoffmengenstrome kann wegen des konstanten Volumenstroms durch
das Verhéltnis der Konzentrationen ersetzt werden. In Gl. 3-2sstiéintdie Anzahl der
Kohlenstoffatome in der jeweiligen Spezies i. Der Index i reprasentiert haufiger auch Pro-
duktgruppen einiger Komponenten, deren einzelne Betrachtung nicht von Interesse ist.
Aus Gl. 3-2 wird dann:
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n (‘9 j DnJ,z)
F— (3-3)

rh|C4kwstein

Y =

i,z

D

Die Differenz aus dem in den Reaktor eintretenden Stoffmengenstrom und dem an einer
Zapfstelle z noch Ubrigen Stoffmengenstrom de&&hlenwasserstoff definiert im Ver-

haltnis zum eintretenden Stoffmengenstrom den Umsatz:
n n

_ _ 'cakwstein ~ ''Cakwstz _ 4 _
Cakwstz — U z = n =1 YC4kwsi;z (3'4)
C4kwstein

U

Der Umsatz kann auch einfach als Differenz aus eins und der normierten Konzentration
formuliert werden.

Die Produktverteilung wird mit Hilfe der Reaktorselektivitdten beschrieben. Ausgehend
von der Definition unter Verwendung der Stoffmengenstréme erhalt man eine einfache
Formulierung bei Benutzung der GI. 3-2 - 3-4.

. N Y.
"§, =00 = (3-5)

4 I‘]C4kwst;ein - r']C4kwsi;z U z

Die Verhaltnisse der oben verwendeten Stoffmengenstrémeek unter Einbeziehung

der relativen Empfindlichkeiten durch die Peakflachen der gaschromatographischen Analy-
se ersetzt werden. Im Fall von CO undJi€gen von der IR-Analyse bereits Konzentra-
tionswerte vor. Weitere Einzelheiten zur Ableitung aus den Mel3gro3en finden sich in An-
hang 8.2.

Die Bilanzraume Reaktor, Katalysatorkom und Aktivkomponente

Die im Bilanzraum Reaktor erhaltenen MelRwerte kdnnen von Effekten des Stofftransports
Uberlagert sein. Die Messungen der Reaktionskinetik zielen jedoch auf die Ermittlung der
Geschwindigkeit der chemischen Reaktion allein ab, da nur solche Mel3ergebnisse eine ein-
deutige Beurteilung des eingesetzten Katalysatormaterials erlauben. Es muld daher gepruft
werden, ob der Vorgang des Transports der einzelnen Spezies aus dem Kern der Gasphase
an den Ort der chemischen Umwandlung die BeobachtungsgrofRen beeinflul3t. Man unter-
scheidet in diesem Zusammenhang die drei ineinander verschachtelten Bilanzraume ,Re-
aktor“, ,Katalysatorkorn“ und ,Aktivkomponente” [33] (Abb. 3-3). Anhand des einfachen
Dreiecksschemas aus zwei Parallel- und einer Folgereaktion
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unter Verwendung von Geschwindigkeitsgleichungen 1. Ordnymlg;{€) legten Riekert

und Kotter dar [32, 33, 34], wie Stofftransport und chemische Reaktion zusammenwirken
und wie sich dieses Zusammenwirken auf die Selektivitat zum metastabilen (Wert)produkt
B niederschlagt.

=087 \"0 &’ & (0
(050,00 %000 000 %s
S

Abb. 3-3: Die Bilanzraume Reaktdr)( Katalysatakom £ ), und A ktivkamponenté/{ ) mit
Bilanzraumgenzen

Im betrachteten Beispiel wird die maximale Selektivitdt zum Zwischenprodukt B in dem
groRten Bilanzraum unmittelbar nach dem Reaktoreingang gemessen. Dieser Wert, der
mittels Extrapolation der Reaktorselektivitat auf Umsatz gleich null aus den Mel3daten be-
stimmt werden kann, entspricht der Kornselektivitdt, sofern der Konzentrationsgradient
zwischen Kern der Gasphase und Kornoberflache im Verhéltnis zur Konzentration im
Kern klein bleibt (kein Einflu3 des ,&ul3eren Stofftransports®).
Im Bilanzraum Korn wird dann die maximale Selektivitat zu B beobachtet, wenn die Zeit-
konstante fur die Diffusion deutlich kleiner ist als jene fiir die Reaktion. In dem Fall dif-
fundiert die gesamte Menge der gebildeten Substanz B aus dem Porengeflige heraus, bevor
ein Teil davon zu C weiterreagieren konnte. Die Kornselektivitat entspricht jetzt der intrin-
sischen Selektivitat, welche fur den kleinsten Bilanzrgaktive Oberflache) definiert ist.
Die intrinsische Selektivitat, die somit den oberen Grenzwert der Selektivitat zu B fur den
Bilanzraum Reaktor darstellt, ist nur noch abhangig von den Reaktionsbedingungen Tem-
peratur, Druck und Gasphasenzusammensetzung sowie vom Aktivmaterial selbst, hin-
sichtlich:

der chemischen Zusammensetzung,

der Zusammensetzung bez. der Kristallphasen,
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der Beschaffenheit der exponierten Oberflache.

Die Selektivitdt kann jeweils analog zur Reaktorselektivitat (Gl. 3-5) definiert werden. Die
intrinsische Selektivitdt zu B lalt sich auch direkt aus den (intrinsischen) Geschwindig-
keitskonstanten der chemischen Reaktionen ableiten:

: k
S = e (3-6)
kAB + kBC
Ein Mal’ fur das Verhéaltnis der Zeitkonstanten von Diffusion und Reaktion ist die Thiele-
Zahl. Fur das hier betrachtete Dreiecksschema erhélt man fir den eindimensionalen Fall

(d. h. das porose Korn besitzt die Geometrie einer ebenen Platte der Dicke 2:L):

¢ = T_D:LD/M (3-7)
TR Deff

Darin sind D« der effektive Diffusionskoeffizient im Porenraum des Katalysatorkorns
und diek; die auf das Reaktionsvolumen bezogenen Geschwindigkeitskonstanten.

Die Selektivitat in den Bilanzrdumen Reaktor und Korn ist abhangig vom Fortschreiten
der Folgereaktion B C. Diese Abhangigkeit wird mit dem Stabilitatsparameter quantifi-
ziert:

A :% (3-8)
BC

Mit diesen GroRRen lassen sich formelmalige Zusammenhéange zwischen den Selektivitaten
in den Bilanzraumen Reaktor, Korn und Aktivkomponente herstellen (s. Anhang S. 116,
Gl. 8-32 - 8-34).
Die Selektivitéat des Bilanzraumes Korn ist stark von der Thiele-Zahl abhangig, wenn die
Zeitkonstanten fir Diffusion und Reaktion groRenordnungsmalig gleich sind. Fir Thiele-
Zahlen etwa groRRer funf strebt die Kornselektivitdt einem endlichen Wert entgegen, der
deutlich kleiner ist als der intrinsische, fir Thiele-Zahlen kleiner eins nahert sich ihr Wert
dem intrinsischen an. Fur die Reaktorselektivitat zum Wertprodukt B als Funktion des
Umsatzes hat das die in Abb. 3-4 beispielhaftSir0.80 undAs=10 dargestelite Konse-
quenz.
Kleinere Werte des intrinsischen Stabilitatsparameters verschieben den unteren Grenzfall
(¢ - ) weiter nach unten und machen die MeRwerte somit insgesamt sensibler fir Stoff-
transporteinflisse. Die Darstellung in Abb. 3-4 gilt unter der Voraussetzung, daf3 kein Ef-
fekt des Stofftransports aul3erhalb der Katalysatorkorns die Mel3werte verandert. Ein Ein-
flu des aulReren Stofftransports kann die Reaktorselektivitdt weiter absinken lassen, im
Grenzfall bis auf null.
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'S,=0.80
A=10

0.0

I
0.0 0.5 1.0

Umsatz

Abb. 3-4: Reaktosdektivitdt zum Wertprodukt B Uber dem Umsatz fur verschiedene Thide-Zahlen
bel vorgegebenen intrinsischen W erten

3.3 Katalysatoren und Versuchsbedingungen

Bei den Messungen kamen die in Tab. 3-2 aufgefihrten Katalysatoren zum Einsptz. Die
Phase des Bismutmolybdats, daSh»O4, das FeCoMo-Oxid sowie die Mischungen aus
diesen Substanzen wurden selbst prapariert (s. Anhang 8.1), wahrend die Ubrigen Kataly-
satoren von einem industriellen Partner zur Verfigung gestellt wurden.

In den meisten Féllen konnte mit Hilfe der Rontgendiffraktometrie eine eindeutige Pha-
senzusammensetzung ermittelt werden. Im Fall von VPO-S und AgV-1 zeigten instationa-
re MelRwerte eine Instabilitéat der oxidischen Phasen unter den jeweiligen Reaktionsbedin-
gungen an. Im Fall des FeCoMo-Oxids sind nur die Hauptkomponenten identifiziert.

Die Stabilisierung der Phasen® und Ag.3/20s5 gelang mit einer Absenkung des Sauer-
stoffanteils im Frischgas auf 2 bzw. 4 %.

Die Formierung der aktiven VPO-Phase wurde ausgehend vom Vorlaufer VO RBO

H>0 im Reaktor durchgefihrt, indem zu Beginn Uber das Katalysatorbett 2.5 Stunden lang
bei 420 °C ein Gemisch aus 90 % Stickstoff und 10 50 Igeleitet wurde. Nach Absen-

kung der Temperatur auf 400 °C erfolgte die Umschaltung auf die Reaktionsgasmischung
von 1 % Butan und (zuné&chst) 1 %0Hin Luft, wobei die Butankonzentration schrittwei-

se erhoht wurde, um eine Uberhitzung der vorderen Katalysatorschuttung zu vermeiden.
Der Schalenkatalysator VPO-S basiert auf derselben Vorlauferphase, jene wurde hier je-
doch 16 Stunden in Luft bei 550 °C kalziniert.
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Tab. 3-2: V ewendete Katalysatoren

: Stéchiometrie identifizierte .
Bezeichnung Form (ohne Sauerstoff) Phasen eingesetzte Edukte
(VO)P:07 Butan, 1-Buten,
VPO Tablette \P1.05 (Vanadyipyro- 2-Buten, Raffinat Il,
phosphat) Butadien
i B-VOPQO, + Butan, 1-Buten,
V204 Schalé) V204 Butadien
AgV-1 Schal® Ado.osV2 Butadien
AgV-2 Schal@ AgosV2 Ago3V20s Butadien
AgV-3 Schalé) AgiV1 AgVOs Butadien
a-BiMo Extrudat BiMo3 BiM0sO1, Butadien
(a-Phase)
B-BiMo Extrudat BiMo2 Bi2M020s Butadien, i-Butef
(B-Phase)
y-BiMo Extrudat BiMo: BizMoOs Butadien
(y-Phase)
a/y-BiMo®  Extrudat 50 Gew.-%0-BiMo  a- + y-Phase Butadien
: 25, 50, 75 _ .
Sb/BiMo  Extrudat . o6 i B-BiMo + a-SkOs Butadien, i-Buted
ShO4 Extrudat -S04 Butadien, i-Butef
BiwW Extrudat BbW> Bi2W20g +WO3 Butadien, i-Buten

65 Gew.-%BiW + FeCoMo:CoMoOy

Fay3CosM012K o5 + MoOs Butadien, i-Buten

FeCoMo/ B\W Extrudat

Heteropoly-

A Schal@ CsH.PMo12 CsHPMo0120 40 Butadien

bdiinne Schale auf Steatitkugelry@d=2 mm)
2j-Buten nur in Vergleichstest
3getrennte Herstellung mit anschlieBender Vermischung der Phasen
“nur Vergleichswert in Abb. 6-5, Kap. 6.2

Der Reaktor wurde wegen der stark verschiedenen Umsetzungsgeschwindigkeiten abhan-
gig von Katalysator und Edukt mit unterschiedlichen Mengen an Katalysator gefillt; in
allen Fallen wurde die Schittung aber mit inerten Steatitkiigelchen (d=2 - 3 mm) verdinnt.
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Im Fall hoher Aktivitat wurde so ein besseres Temperaturprofil im Reaktiso{hermie),

im Fall der groReren Formkorper (Extrudate) eine homogenere Schittirfgppfstro-

mung) erreicht. Die Messungen wurden innerhalb der folgenden Versuchsbedingungen
durchgefihrt:

Reaktorvordruck p = 1.30bar
Reaktortemperatur Rl = 280..440 °C
eingesetzte Katalysatormasse ka7 15..480¢
Gesamtdurchflul (NTP) Vges. = 10 .. 120 ci¥i s
Eingangsmolenbruch4C Xca =06..5%
Eingangsmolenbruch O Xoz =2..20%
Eingangsmolenbruch 1@ XH20 = 0..45%

Fur die detalillierteren Untersuchungen am VPO-Katalysator und an den Bismutmolybda-
ten gelten die folgenden, typischen Betriebsparameter (VPO | BiMo ):

TR =380 | 420 °C
Mkaa = 70 | 400 g
Xea = 08 | 2 %
Xo2 = 20 | 7 %
XHo = 0 | 10 %

Nach der Einstellung der gewtinschten Versuchsbedingungen begann die Messung jeweils
bei Zapfstelle 1 mit der Analyse des Frischgases. Darauf wurden die weiteren Zapfstellen
nacheinander angewahlt, wobei an jeder Zapfstelle zweimal analysiert wurde. Die Analyse
(GC) an einer Zapfstelle fand erst dann statt, wenn die kontinuierlich arbeitenden Analy-
satoren fur CO, Cound & innerhalb der letzten 15 Minuten konstante Werte ausgaben.
Nach einem kompletten Durchlauf von Zapfstelle 1 bis 7 erfolgte mindestens ein weiterer
Durchgang, die vollstandige Messung dauerte insgesamt etwa 24 Stunden. Auf diese Weise
konnten auch im gréf3eren Zeitmalistab die Stationaritat der Mel3werte und somit die Sta-
bilitdt der Katalysatorphase kontrolliert werden.
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4 Modellrechnung

In diesem Kapitels wird dargelegt, wie die Kinetik der Oxidation eines Kohlenwasserstoffs
mit Hilfe eines mathematischen Modells beschrieben werden kann. Der betrachtete Bilanz-
raum ist hierbei der Reaktor, d. h. das Modell kann ohne umfangreiche Zusatzinformatio-
nen keine mechanistischen Einzelheiten der chemischen Umwandlung enthalten.

4.1 Reaktionsnetze

In der Regel entstehen bei partiellen Oxidationen neben dem Wertprodukt ein oder meh-
rere Nebenprodukte. Diese Nebenprodukte konnen in Parallelreaktionen aus dem Edukt
oder aber in Folgereaktionen aus zuvor entstandenen Substanzen gebildet werden. Es er-
gibt sich ein Netz aus verschiedenen Reaktionspfaden.

Fur die Zielsetzung ist es nicht interessant, die Nebenprodukte in der mathematischen Be-
schreibung einzeln zu betrachten. Es empfiehlt sich daher alle Nebenprodukte in zwei
Gruppen zusammenzufassen: Zwischenprodukte und Endprodukte. Unter ,Endprodukte”
sind alle diejenigen Spezies zu verstehen, welche unter den herrschenden Bedingungen
nicht weiter umgesetzt werden, wozu in jedem Falh Géhort.

Die Unterscheidung dieser beiden Nebenproduktgruppen ist sinnvoll, da so das Reakti-
onsgeschehen insgesamt genauer beschrieben wird. Sofern das Wertprodukt auch aus ei-
nem Nebenprodukt entsteht, ist diese Unterscheidung dartiber hinaus eine notwendige
Voraussetzung fur eine zufriedenstellende Ubereinstimmung zwischen Modellrechnung
und Melwerten. Im Hinblick auf das Wertprodukt muf3 ebenso unterschieden werden, ob
es ein Folgeprodukt ist oder ob es direkt aus dem Edukt hervorgeht.

Bei der hier zu Grunde gelegten globalen Betrachtungsweise (Bilanzraum ,Reaktor”) [34]
steht die Bezeichnung ,Folgeprodukt” flr eine Spezies, die aus einer zuvor entstandenen
undin die freie Gasphase desorbierten Substanz gebildet wurde. Spezies, die nur auf der
Katalysatoroberflache existieren, haben in diesem Zusammenhang keine Bedeutung.

Im folgenden werden die fUr diese Arbeit relevanten Reaktionsnetze fir die verschiedenen
Félle abgeleitet. Daftir werden die gemessenen Produktverteilungen in einem Vorgriff auf
die in Kap. 5 zusammengesteliten Ergebnisse herangezogen. Es muld darauf geachtet wer-
den, daf3 keine ,uberfliissigen” Reaktionspfade in das Netz eingebaut werden. Ein Uberbe-
stimmtes Reaktionsnetz kann mit verschiedenen Werten der Modellparametern zu einem
gleich guten Anpassungsergebnis flihren, die Aussagekraft der Parameter geht dann verlo-
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ren. Unter Umstdnden mufl3 sogar auf die Aufnahme eines Reaktionsschrittes, der aller
Wahrscheinlichkeit nach tatsachlich ablauft, verzichtet werden.

Partielle Oxidation von Butan an VPO

Der linke Teil von Abb. 4-1 zeigt qualitativ die Produktverteilung als Funktion des Umsat-
zes bei der Oxidation von n-Butan an VPO-Katalysatoren.

Die dargesteliten Reaktorselektivitdten laufen fir Umsatz gegen null jeweils auf Werte gro-
Ber null zu, woraus abzuleiten ist, dal3 alle Produkte in parallelen Reaktionen aus dem
Edukt entstehen. Die mit dem Umsatz abnehmenden Werte fir MSA und Nebenprodukte
(NP) fihren auf ein rautenformiges Reaktionsnetz (rechter Teil von Abb. 4-1), das sich
unter Vernachlassigung der geringen Nebenproduktbildung auf ein einfaches Dreiecks-
schema reduzieren laf3t.

1
M SA
MSA (2)
& n-Butan (1) » (4) COx
COx _/ \\ ‘."'
A (3) Pas
NP N P
0-
0 1

Umsatz

Abb. 4-1: Qualitativer V edauf der Reak torsdektivitéaten Uber dem Umsatz und resultierendes Reak ti-
onsnetz fur die partidle Oxidation von n-Butan an V PO

Partielle Oxidation von 1- bzw. 2-Buten und Butadien an VPO

Die ungesattigten £Kohlenwasserstoffe zeigen ein im Vergleich zu n-Butan grundsatzlich
verschiedenes Reaktionsverhalten. Zwischen den einfach ungesattigten Kohlenwasserstof-
fen und Butadien (Abb. 4-2, 4-3) wird dagegen kein prinzipieller sondern lediglich ein
guantitativer Unterschied beobachtet. Das Reaktionsverhalten der beiden einfach ungesat-
tigten Kohlenwasserstoffe 1-Buten und 2-Buten unterscheidet sich nur um Nuancen.

In Abb. 4-2 ist zu erkennen, dafd fiur kleinen Umsatz die Reaktorselektivitdten bez. aller
betrachten Spezies wiederum auf Werte gré3er null zulaufen. Folglich sind im Netz drei
vom Edukt ausgehende Parallelreaktionen eingezeichnet. Wahrend die Selektivitdtswerte
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bez. der Nebenprodukte mit dem Umsatz fallen, nehmen die bez. der Endprodukte CO
sowie des Wertprodukts MSA zu. In das Reaktionsnetz Ubersetzt ergibt dieser Sachverhalt
die beiden parallelen Folgereaktionen 3 und 3- 4. Da selbst bei einem Umsatz nahe

eins die Werte flir MSA nicht fallen, kann der Reaktionspfad} 2jestrichen werden, so

dald auch MSA als Endprodukt betrachtet wird. Diese Beobachtung wirkt auf den ersten
Blick widersprichlich, denn die Messungen der Butanumsetzung hatten eine klar erkenn-
bare Weiterreaktion von MSA belegt (gleicher Katalysator, ahnliche Reaktionsbedingun-
gen). Die Ursache hierfir ist die stark unterschiedliche Reaktivitat von Butan und Butenen;
gegentber der hohen Umsetzungsgeschwindigkeit der ungeséttigten Edukte kann die Fol-
gereaktion von MSA vernachlassigt werden.

1

M SA
/ (2) .
, [N
o = 1-/ 2-Buten ( » (4) COx
COx |
MSA \\\\\\5‘ //////)'
0 N P( Butad|en
0 Umsatz 1

Abb. 4-2: Qualitativer V elauf der Reaktarsdek tivitéten Uber dem Umsatz und resultierendes Reak ti-
onsnetz fur die partielle Oxidation von 1- und 2-Buten an V PO

1
M SA
(2) -
/' PN
0 COXx . ~‘
* Butadien (1) » (4) COx
MSA / \ /
NP (3)
o T~ NP
0 1

Umsatz

Abb. 4-3: Qualitativer V edauf der Reak torsdektivitéten Uber dem Umsatz und resultierendes Reak ti-
onsnetz fur die partielle Oxidation von Butadien an V PO
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Bei der Reaktion der Butene besteht die Gruppe der Nebenprodukte zu groRem Anteil aus
Butadien, wird das Butadien selbst als Edukt eingesetzt, dann zeigt sich die in Abb. 4-3
dargestellte, veranderte Produktverteilung.

Der wesentliche Unterschied liegt in der Gewichtung der einzelnen Reaktionspfade, den
vom Edukt ausgehenden Parallelreaktionen?2lund 1-4 kommt hier deutlich héhere
Bedeutung zu.

Partielle Oxidation von Butadien an Bismutmolybdaten

Die in Abb. 4-4 eingetragenen Reaktorselektivitaten bez. der Bildung von Furan, Neben-
produkten und CQan Bismutmolybdaten verlangen abermals die Berlicksichtigung von
drei Parallelreaktionen ausgehend vom Edukt (Werte grof3er null fir kleinen Umsatz). Der
qualitativ identische Kurvenverlauf der Furan- und Nebenproduktselektivitat zieht eine
gleichartige Behandlung innerhalb des Reaktionsnetzes nach sich: Furan und Nebenpro-
dukte reagieren in den Folgereaktionenfund 3- 4 zum Endprodukt COweiter.

1

Fl(erc’;ln
= Butadien (1) » (4) COy
“ \ 3) /
0 NP
0 1

Umsatz

Abb. 4-4: Qualitativer V elauf der Reaktarsdek tivitéten Uber dem Umsatz und resultierendes Reak ti-
onsnetz fir die partielle Oxidation von Butadien an Bismutmaybdaten

Partielle Oxidation von i-Buten an FeCoMo/ BiwW

Die in Abb. 4-5 dargestellte Produktverteilung bei der partiellen Oxidation von i-Buten am
FeCoMo/ BiW-Mischoxid erinnert an die Reaktion des Butans zu MSA (Abb. 4-1). Den-
noch fuhrt der Selektivitdtsverlauf von Methacrylsdure (MAS) auf ein wesentlich veran-
dertes Netz (rechter Teil von Abb. 4-5). MAS ist ein reines Folgeprodukt (Selektivitats-
werte laufen auf null zu fur Umsatz gegen null), das ausschlief3lich aus dem primaren
Wertprodukt Methacrolein (MA) gebildet wird.
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Wie in allen in diesem Kapitel betrachteten Fallen wird die Spezies ,Endprodukte”, die
hier neben CO und Ghoch unwesentliche Mengen partiell oxidierter Kohlenwasserstof-
fe umfaldt, direkt aus dem Edukt sowie aus einem Zwischenprodukt gebildet. Die abfallen-
den Werte Reaktorselektivitat fir MA lassen sich mit einer Folgereaktion zu MAS inter-
pretieren.

1

" MA
\ / (2)
(1) |

92}
* i-Buten » (4) COy
COx/ l /
(3)
0 MAS MAS
0 Umsatz !

Abb. 4-5: Qualitativer V elauf der Reaktarsdek tivitéten Uber dem Umsatz und resultierendes Reak ti-
onsnetz fur die partielle Oxidation von i-Buten an FeCavid BiW

4.2 Geschwindigkeitsgleichungen

Wie zuvor gesagt kann das fur den Bilanzraum Reaktor aufgestellte Reaktionsnetz keine
mechanistischen Details enthalten. Es kdnnen jedoch rein formal auch solche Geschwin-
digkeitsgleichungen verwendet werden, deren Form ein bestimmter Reaktionsmechanis-
mus zu Grunde liegt.

Fur einen Reaktionspfad-ij kann zunachst ein allgemeiner Potenzansatz formuliert wer-
den.

r =k, ©° &8 (4-1)

Bei partiellen Oxidationen der hier betrachteten Art wird héufig eine gebrochene Ordnung
bez. des Edukts ok 1) beobachtet [35, 36]. Das kann anschaulich mit einer der Reaktion
vorgelagerten Adsorption des Edukts an der Katalysatoroberflache erklart werden und
fuhrt auf diese Weise zu einem Ausdruck, dessen numerische Auswertung sehr ahnliche
Kurven zulal3t wie Gl. (4-1):
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C.
=k ! B -
ru ij Elm |102 (4 2)
Bei dem von Mars und van Krevelen [37] vorgeschlagenen Mechanismus wird angenom-
men, dal3 die partielle Oxidation in zwei Teilschritten ablauft: 1. die Reduktion der Kataly-
satoroberflache durch den Kohlenwasserstoff und 2. die Reoxidation durch Sauerstoff aus

der Gasphase. Dies fuhrt zu dem folgenden Ausdruck:

kred

r. =
ij
1+ Kiea (e,
kox ng

< 4-3)

Der Exponent der Sauerstoffkonzentration von 0.5 leitet sich aus der Annahme ab, die
Dissoziation eines @Molekils sei der geschwindigkeitsbestimmende Schritt fur die
Reoxidation. Falls Sauerstoff als UberschuRkomponente vouiggtconst.) filhren die

Gl. (4-2) und (4-3) zu einem identischen Ausdruck€k;"):

r = ki. gL (4-4)

] ] 1+B Eti
Ist die Geschwindigkeitskonstante fir die Reoxidation der Oberflache viel gré3er als die
fur die Reduktion und die Sauerstoffkonzentration nicht viel kleiner als die der Kompo-

nentei, dann folgt als weiterer Grenzfall aus Gl. (4-3) der einfache Ansatz:
Iy = Kiea € (4-5)

Den einzelnen Pfaden der zuvor festgelegten Reaktionsnetze werden jetzt Geschwindig-
keitsgleichungen zugeordnet, wobei durchaus verschiedene Gleichungstypen kombiniert
werden konnen. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird auf zweierlei Weise vorgegan-
gen. Im einen Fall wird eine moglichst einfache Modellvorstellung mit der geringsten An-
zahl kinetischer Koeffizienten angestrebt, welche den Konzentrationsverlauf der Reaktan-
ten im Reaktor bei einer Messung hinreichend genau beschreiben kann. Im zweiten Fall
soll die Modellvorstellung zu einem Satz von kinetischen Koeffizienten flhren, der alle
gemessenen Konzentrationsverteilungen bei einer Temperatur aber unterschiedlich zu-
sammengesetzter Frischgase abbilden kann.

4.3 Anpassungsrechnung

Zunachst mul3 die Anzahl der Gleichungen, die sich aus einem Reaktionsnetz und Ge-
schwindigkeitsansétzen ergibt, zu einem l6sbaren Gleichungssystem verknUpft werden.
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Dazu wird die Stoffbilanz fiir jede Komponenmta einem differentiellen Volumenelement
(Abb. 4-6) des Reaktors aufgestellt [38]:

aaiti = —div(ci [EIO)+ div(DdiSIO [yrad(g ))+ ZVUJ- [T (4-6)

J

mit U,: Geschwindigkeitsvektor der Gasphase bezogen auf den leeren Rohrquer-
schnitt,[0,] =m/s

D4 Dispersionskoeffizient der Komponente i in der Gasmischung (setzt sich
zusammen aus diffusivem und fluktuativem Anteil [3E[P)msp]= m’/s
v,; . stochiometrischer Koeffizient der Komponente i in der Reaktiopbizw.
j-1, [Vi] =1
r,:  Reaktion i bzw. j-i, [r,]= mol/(m®s)
Ug
Ci
: FReaktor
p,T=const.

Abb. 4-6: Differentidles V dumendement des Rohireak tars

Der fur die Messungen eingesetzte Rohrreaktor kann als ideales Stromungsrohr mit
Pfropfstromung angesehen werden (vgl. Anhang 8.5). Somit besitzen die Velkjareh
grad(q) lediglich in axialer Richtung Betrage groRer null und aus Gl. (4-6) wird:

aﬁ d(C ELI0 z) d(Ddisp m:)

=179 ! .y 4-7
ot dz ¥ dz +zv,“ I (4-7)

Des weiteren erhalt man im stationdren Zustand unter Vernachlassigung des dispersiven
gegentiber dem konvektiven Term:

dcmOZ

0=== 5 Vi (4-8)

Sofern bei den ablaufenden, chemischen Reaktionen keine wesentliche Volumené&nderung
resultiert, wirdu, konstant bzwdu, gleich null:
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_ uO,Z mq
4z + ZVi,ij (T (4-9)

0=

Anstelle der im allgemeinen tblichen Definition der Reaktionsgeschwindigkeit erscheint es
bei den hier betrachteten, heterogen katalysierten Gasphasenreaktionen sinnvoll, die Reak-
tionsgeschwindigkeit nicht auf das Reaktorvolumen sondern auf die Katalysatormasse zu
beziehen:

1 dé,
M = C— (4-10)
m,,, dt

mit  &j: Reaktionslaufzahl der Reaktion j, [&j]=md

Unter Verwendung vonly =V /Freor UNd dV = Freor @2 ergibt sich zusammen mit
der massenbezogenen Reaktionsgeschwindigkeit schliel3lich:

V dc d
0=- -+ vy, Oy M bzw.
FReaktor dZ J ‘ , I:Reaktor BdZ

dc
? = Zvi,ij (i (4-11)
m J

Das weitere Vorgehen soll mit Hilfe des Reaktionsschemas flr die Umsetzung von Butadi-
en an Bismutmolybdaten (Abb. 4-4) verdeutlicht werden, wobei exemplarisch fur die Re-
aktionsgeschwindigkeiten nur Ansatze erster Ordnung (gemaf Gl. 4-5) verwendet werden.
Bei Benutzung der normierten Konzentratiorvei@l. 3-2) erhalt man das folgende Diffe-
rentialgleichungssystem:

dy,
Wﬂj ==k, O, (4-12)
dy,
Fz =Ko ) = Kipos Y5 (4-13)
dy.
FS = K Y) = Kiay Y5 (4-14)

m

Der Parametekn: steht fir die Summe aller Geschwindigkeitskonstanten der vom Edukt
ausgehenden Reaktionen:

Kig = Ko + Koz + Kiga (4-15)
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Die Ausbeute an Endprodukt&n(COy) ergibt sich aus der Bilanz:
Y, =1-Y,-Y,-Y, (4-16)
Sofern - wie in diesem Beispiel - ausschlief3lich Ansatze erster Ordnung benutzt werden,

lakt sich das Differentialgleichungssystem immer geschlossen I6sen. Mit den Randbedin-
gungen bei, gleich null (Reaktoreingang)

Yl,eln _1 Y2e|n _O Und Y3e|n 0

folgt als analytische Lésung:
Y, =exg-k, ] (4-17)
Y, = - Ko [{exp[ Kooe 0] - exd -k, @, ]} (4-18)
Ygz%tﬂexr{ Koo (- Xl 1, @-19)

mil m34

Im nachsten Schritt muf3 diejenige Kombination der Parameteygrgefunden werden,

die zu einer moglichst genauen Ubereinstimmung der nach den Gl. 4-16 - 4-19 berechne-
ten mit den gemessenen Werten fihrt. Dazu wurde die Summe aller auf den jeweiligen
MelRwert bezogenen Fehlerquadrate gebildet.

Y, gom = Yiper ]
ZZ N (4-20)

AnschlieRend wurden die kinetischen Koeffizienten ausgehend von vorgegebenen Start-
werten nach dem Levenberg-Marquart-Algorithmus [40] solange variiert bis die Zielfunkti-
on Gl. 4-20 minimal wurde.

Fur Differentialgleichungssysteme, die nicht geschlossen losbar sind, wird prinzipiell ana-
log vorgegangen. Allerdings mussen in jenen Fallen die Wgsteausgehend von den
Differentialgleichungen (entsprechend Gl. 4-12 - 4-14, 4-16) numerisch bestimmt werden.
Die Integration wurde nach dem Runge-Kutta-Verfahren vierter Ordnung [41] durchge-
fuhrt.
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4.4 KatalysatorkenngroR3en

Zur Bewertung der katalytischen Eigenschaften des jeweils eingesetzten Materials wurden
bei gegebener Temperatur und Frischgaszusammensetzung insgesamt vier Kenngréf3en
herangezogen. Zur Ermittlung der Kenngrof3en wird die Modellrechnung benétigt. Den
einzelnen Pfaden der Reaktionsschemata gemal? Kap. 4.1 wurden dazu ausschliel3lich Ge-
schwindigkeitsgleichungen erster Ordnung zugewiesen (Gl. 4-5). Es ergab sich stets eine
gute Ubereinstimmung von MeRwerten und Modellrechnung. Die Abb. 4-7 und 4-8 zeigen
beispielhaft die normierten Konzentrationen tber der Verweilzeit bzw. die Reaktorselekti-
vitdten tUber dem Umsatz fiir eine Messung der partiellen Oxidation von i-Buten zum
Wertprodukt Methacrolein an einem Mischoxid-Katalysator .

Der Aktivitdtsparameter k m1 dient als Mal3 fur die Reaktivitat desIKCohlenwasserstoffs

am jeweiligen Katalysator. Zunehmende Werte des Aktivitdtsparameters auf3ern sich in
einem steileren Abfall der Kurve der normierten Eduktkonzentration tber der Verweilzeit

(Abb. 4-7). Man erhélt ihn als Summe der Geschwindigkeitskonstanten aller vom Edukt
ausgehenden Reaktionen:

K = zlkmn (4-21)
=

Die Komselektivitat bez. der Wertproduktbildung XSae kann aus der Auftragung der
Werte der Reaktorselektivitaten Gber dem Umsatz nach Extrapolation auf Umsatz gleich
null abgelesen werden (Abb. 4-8). Sie betragt im dargesteliten Beispiel rund 80 %. Die
Kornselektivitat kann als diejenige Selektivitat verstanden werden, mit der das Wertpro-
dukt gebildet wirde, wenn ein einzelnes Katalysatorkorn mit reinem Frischgas angestromt
wird. Sie errechnet sich aus der Geschwindigkeitskonstante der Bildungsreaktion des
Wertprodukts und dem Aktivitatsparameter:

Syp =2 (422

ml

Der Stabilitatsparameter Awe charakterisiert das Krimmungsverhalten der Reaktorselek-
tivitatskurve Gber dem Umsatz. Er ist ein MaR3 fur die Stabilitdt des Wertprodukts unter
den vorherrschenden Reaktionsbedingungen. Ein hoher Wert dieses Parameters spiegelt
sich in einem nur schwachen Abfall der Reaktorselektivitat Gber einen weiten Umsatzbe-
reich wieder (Abb. 4-8). Er ist definiert als das Verhaltnis der kinetischen Koeffizienten
von (direkter) Bildungs- und Abreaktion:

km
Awp = T

bzw. = Kinsz (4-23)

km23 km24
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1.0
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Abb. 4-7: Nomiete Konzentrationen Uber madifizieter V ewelzet und Katalysatark enngdi3en

maxY\yp SOME K
1.0
v WP
RSiund Yoe A o NP
K WP¢ o EP
Sus =

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Umsatz

Abb. 4-8: Reaktorsdektivitaten und A usbeute am Wertprodukt Uber dem Umsatz und Katalysatar-
kenngti3enaxYyp, KSyp soneAwp
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Die Definition umschlief3t nicht den Fall, dal3 das Wertprodukt wie bei der Reaktion der
Butene am VPO-Katalysator auf zwei Reaktionswegen gebildet wird.

Die KenngroReanaximale Ausbeute am Wenprodukt maxyYwp kann als Maximum der

Kurve der normierten Konzentratiofye Uber der Verweilzeit direkt aus Abb. 4-7 abgele-

sen werden. Aus der Auftragung derselben Kurve in Abhéngigkeit des Umsatzes (Abb.
4-8) kann als zusatzliche Information der Umsatz entnommen werden, bei dem die maxi-
male Ausbeute erreicht wird — im dargestellten Beispiel betragen die Werte fir Ausbeute
und Umsatz 61 bzw. 91 %.

Wie aus den Abbildungen zu ersehen ist, handelt es sict*iagé nicht um einen kon-

kreten Mel3wert sondern um einen Wert, der aus der Anpassungsrechnung hervorgeht. In
Messungen, in denen eine genugende Anzahl von MelRwerten im kritischen Bereich aufge-
nommen werden konnte, ist die Differenz zwischen MelRwert und Kenngréf3e unwesent-
lich. Eine gréRRere Differenz zwisch&fiYwe und dem gemessenen Maximalwert tritt dann

auf, wenn in der Messung nicht gentigend hohe Umsétze erreicht wurden und das Maxi-
mum per Extrapolation bestimmt wurde. Die Extrapolation stellt eine gute Moglichkeit zur
Abschatzung des Ausbeutemaximums dar, sofern der grundsatzliche Reaktionsverlauf von
anderen Mel3reihen her bereits bekannt ist. Nach [34] besteht zwischen dem Maximum
und Kornselektivitat und Stabilitatsparameter folgender Zusammenhang:

AWP
“Sup

Im Fall der Reaktion der ungeséttigten Kohlenwasserstoffe an VPO-Katalysatoren ist an
Hand der vorliegenden Mel3punkte eine Weiterreaktion des Wertproduktes MSA nicht zu
erkennen, die Kurve der Reaktorselektivitat steigt im Gegenteil durch die indirekte Bildung
Uber die Nebenprodukte bis zu Umsatzen nahe eins kontinuierlich an. Folglich wird das
Ausbeutemaximum rechnerisch bei unendlicher Verweilzeit erreicht,Fj@gen unend-

lich erhalt man:

(4-24)

™Y, =" Sp G—A/iltﬁ/\l-? —Al-AA) mit A=

. k
“Yp=" Syp+ < Syp E—Ikm¢ mit KSNP = _mi3 (4-25)
Kimaz * Kmaa K

Diese GrolRe kann als oberer Grenzwert gelten, der real nicht ganz zu erreichen ist. Denn
aus den Messungen mit Edukt Butan ist bekannt, daf’ sich MSA am VPO-Katalysator nicht
vollig inert verhalt. Bei héheren Verweilzeiten nimmt die Ausbeute wieder ab. Die Ab-
schéatzung dieses Effekts (Anhang 8.7, S. 116) ergilif e

maXy ==Y,y —0.02 (4-26)
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5 Ergebnisse

5.1 Reaktionskinetische Messungen an Vanadylpyrophosphat

Das Vanadylpyrophosphat (V&»O7 wird im folgenden als VPO bezeichnet. In Kap.
5.1.4 wird noch kurz auf einige weitere Katalysatoren auf Vanadiumbasis eingegangen.

5.1.1 Butan

Abb. 5-1 zeigt den typischen Reaktionsverlauf der Butanoxidation am VPO-Katalysator.
Die hier erhaltenen Ergebnisse stehen im Einklang mit den Literaturwerten, wobei sie eher
zu den gunstigeren Werten gezahlt werden kénnen (vgl. Abb. 6-12, S. 86).

1.0 . A n-Butan 1.0
} v MSA
TN ] wm NP
0.8 <\ + | e cox
Y, e\ dede RPN
0.6 o N r e R
04 - Ko RS
02 f e ®al . 0.2 oo
0.0 — 0.0 . . . .
0 1 2 3 4 5 6 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
t/ (g-s)/cm3 Umsatz

Abb. 5-1: Nomiete Konzentrationen Uber modifizietter V eweilzet und Reaktorsdektivitéten Uber
Umsatz fur Katalysator V PO mit Edukt n-Butag=880 °C, »eua=1 %, X02=20 %

(durchgez agene L inien: E rgebnis der A npassungsrechnuing)

Auffallend ist das fur eine partielle Oxidation un@dwlich ,saubere” Produktspektrum:
Neben dem Wertprodukt MSA werden nahezu ausschlie3lich CO updebitlet. Dabei
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ist das Verhéltnis von CO zu G®onzentration charakteristisch fur die Reaktion von
Butan am Vanadylpyrophosphat: Im Gegensatz zu den meisten Oxidationsreaktionen von
Kohlenwasserstoffen entsteht hier mehr CO als (@ktor ca. 1.7). Die Ausbeute an den
partiell oxidierten Nebenprodukten bleibt tber dem gesamten Umsatzbereich unter 1 %.
Die Selektivitdt bez. der MSA-Bildung liegt am Anfang der Reaktion im dargesteliten Bei-
spiel bei etwas tber 70 %, die Werte bleiben bis zu einem Umsatz von 80 % etwa konstant,
bevor sich die Weiterreaktion in einer starker abfallenden Kurve aul3ert. Diese Beobachtung
manifestiert sich in Tab. 5-1 mit einem Wert der Kornselektitifi&a von 72 % und ei-

nem Stabilitatsparamet®&usa von deutlich grol3er eins.

Tab. 5-1 faft die Ergebnisse der Messungen bei Temperaturen von 360, 380 und 400 °C
sowie bei einem auf 1.5 % erhdhten Anteil des Butans im Frischgas zusammen.

Tab. 5-1: Kenngdlen be der Reaktion des Butans am Katalysatar \bRQQ¥0)

T/ °C XButan Kmy/ CNT/ @S Y visa “Susa Amsa
60 0.015 027 (70 %) 75 % (51)
0.01 0.34 (68 %Y 73 % (44)

380 0.015 051 65 % 72 % 25

0.01 0.67 62 % 72 % 16

400 0.01 1.18 61 % 70 % 15

*wegen Extrapolation Gber weiten Bereich nur Anhaltswerte

Es zeigt sich, daf3 der héhere Butananteil sich gtinstig auswirkt (380 °C): Vor allem der Sta-
biltatsparameter nimmt deutlich zu und bewirkt eine hohere Ausbeute. Gleichzeitig sinkt
allerdings der Aktivitatsparameter, so dald grof3ere Verweilzeiten der Reaktionsgase im Re-
aktor eingestellt werden mussen, um das Maximum zu erreichen.

Eine Absenkung der Temperatur hat im betrachteten Bereich qualitativ die gleiche Konse-
guenz wie die Erhohung des Butananteils. Die Kenngk@ge (folglich auchmaxyysa) ist

fir die 360 °C-Messung nur als Anhaltswert zu sehen, da diese Grof3e bei dieser Art des
Selektivitatsverlaufs erst mit hbherem Umsatz genau bestimmbar ist. Aufgrund des kleinen
Aktivitdtsparameters bei 360 °C (etwa die Halfte von 380 °C) wurde der ndtige Umsatz
nicht erreicht. Es kann jedoch festgehalten werden, daf3 ebenso wie die Absenkung von 400
auf 380 °C die abermalige Absenkung um 20 K zu einer gesteigerten MSA-Ausbeute fihrt.
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5.1.2 Butene

Der beobachtete Unterschied zwischen den Butenisomeren 1-Buten und 2-Buten(trans)
beschrankte sich bei allen Mel3reihen auf Feinheiten. Die Reaktion des 2-Butens verlauft
etwas mehr tber den Pfad der Nebenproduktbildung, was sich in einer geringfugig kleine-
ren Kornselektivitdt bez. MSA und einem etwas hoheren Aktivitatsparameter ausdrickt
(vgl. Tab. 5-2). Die Umwandlung der Butenisomere ineinander wurde nicht als Umsatz des
Edukts gewertet.

Eine Messung am VPO-S-Katalysator, an dem dank seiner kleinen charakteristischen Lange
keine Uberlagerung mit Effekten des Stofftransports auftritt (vgl. Anhang 8.4), zeigt, daR
die Butene unter Reaktionsbedingungen schnell isomerisieren. In Abb. 5-2 ist sowohl ftr
eine Messung mit 1-Buten als auch 2-Buten die Verteilung der Isomere im verbleibenden
Edukt als Funktion des Umsatzes dargestellt. Bereits nach einem Umsatz von gut 20 % hat
sich die Eduktzusammensetzung weit angenéhert, bei einem Umsatz von 40 % ist sie iden-
tisch. Zur Orientierung ist zuséatzlich die Gleichgewichtszusammensetzung in das Dia-
gramm eingetragen, die mit Hilfe thermodynamischer Daten flir das partielle Gleichgewicht
der drei Butenisomere flr 340 °C berechnet wurde (s. Anhang 8.2).

10 4——————————
O— 1-Buten
TA ‘[—V— 2-Buten(trans)
. . . . . |—0— 2-Buten(cis)
0.8 -\ i .
N J S D W N S S SO SRS SUUSN SO
N . . . . . . . . . GGW
,,,,,,,,,,,, 2-Buten(trans)
>~ ! L v —F———— YV
N 0.4 K ‘ ; ‘
X ' ' 3 3 " " ' [Gew
T 07 XZ—Buten(ciS)
N S RN PO
0.2 F----Af /&= R R I AT GGWX
I e e e ] BT
0-0 4 T I T I T I T I T
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Umsatz Z(Butene)

Abb. 5-2: Antele der Butenisomere im Edukt als Funktion des Umsatzes bel ener Messung mit
Edukt 1-Buten (offene Symbde) und E duRiButen (gefillite Symbde) am V PO-S-
Katalysator bel T=340°C undékws=0.6%, X02=20 %
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Der Unterschied zwischen Reaktion der Butene und Reaktion des Butans ist Giberraschend
grof3 (Abb. 5-3): Die Reaktorselektivitdt bez. MSA beginnt bei kleinen Werten (unter 20 %)
und steigt im Verlauf der Reaktion im ausgewahlten Beispiel auf ca. 40 % an.

AulRerdem entsteht hier ein bedeutender Anteil an Nebenprodukten, dessen Maximalwert
von 21 % bei einer modifizierten Verweilzeit um 0.3 - 0.4 (g-sywma einem Umsatz von

etwa 70 % durchschritten wird. Uber die Hélfte davon macht das Produkt der oxidativen
Dehydrierung, das Butadien, aus. Weitere wesentliche Komponenten dieser Gruppe sind
Furan, Methacrolein und Acryisaure.

1.0 A 2-Buten 1.0
v MSA v MSA
""""""""""""""""""" " NP T Ty B A ] =
. . ) o COx
0.8 —-\--o-iome STRRETEE SERREE — 0.8 —---er-iemere et
R T RS RTINS - T R R
0.6 o N\ oi e S SO P
0.4 i e - el
A » e ' .
./ v o ‘
02 " By -
OO T I T I T I T I T
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

t./ (g-s)/cm3

Abb. 5-3: Noamiete Konzentrationen tUber modifizierter V ewellzaet und Reaktorsdektivitdten tber
Umsatz fur Katalysatar VPO mit Edukt 2-Butes=340 °C, >guer0.6 %,
X02=20 % (durchgez ogene L inien: E rgebnis der A npassungsrechnung)

Wahrend die Spezies der Nebenproduktgruppe wieder abreagieren (Abfall der entspre-
chenden Selektivitatskurve), ist eine Weiterreaktion des Wertprodukts nicht zu erkennen.
Dies mag an den vergleichsweise kurzen Kontaktzeiten der Reaktanten am Katalysator lie-
gen, die aus der hohen Reaktivitét der Butene folgt. In Tab. 5-2 wird der Unterschied sicht-
bar: Der Aktivitatsparameter fur die 2-Butenumsetzung (380 °C) liegt ca. eine Grél3enord-
nung hoher als der fir die Reaktion des Butans. Die Butene werden berg#8 b@imit
gentigender Geschwindigkeit umgesetzt. Es zeigt sich jedoch, dal - im Gegensatz zur
Butanreaktion - bei niederen Temperaturen geringere Wertproduktausbeuten erzielt wer-
den.
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Die berechnete, maximale MSA-Ausbeute steigt von 44 tber 51 auf 54 % (2-Buten, 340 -
380 °C). Die ermittelten KenngrofRen fur die Messung mit 0.6 und 1.0 % 2-Buten im
Frischgas (360 °C) machen deutlich, daf3 ein Anteil von 1 % Kohlenwasserstoff bereits zu
hoch ist fur einen guten Ausbeutewert.

Der Vergleich von maximaler Ausbeute und Kornselektivitdt macht die Bedeutung des Re-
aktionspfades 3 2 deutlich. Uber ihn verlauft die MSA-Bildung zu groRerem Anteil (vgl.

Gl. 4-25, S. 37). Das Gewicht des Pfades23st dabei etwas hoher fir das Edukt 2-Buten,
und wegen des erheblichen Abfalls der Kornselektivitat bei 340 °C fir beide Edukte bei
dieser Temperatur hoher als bei 360

Tab. 5-2: Kenngden be der Reaktion der Butene am Katalysator \6RQ@%6)

T/ °C Edukt Obsws) Kni/ ST/ gs  ™Yyea “Susa

o LButen 06%) 3.2 44 % 18 %
2-Buten (0.6%) 3.6 44 % 17 %

1-Buten (0.6%) 6.7 51 % 28 %

360 2-Buten (0.6%) 75 51 % 24 %
2-Buten (1.0%) 5.2 44 % 22 %

380 2-Buten (0.8%) 7.7 54 % 23 %

* 380 n-Butan (1.0%) 0.67 62 % 72 %

* zum Vergleich: typische Werte mit Edukt n-Butan

5.1.3 Raffinat Il

Das hier als Edukt verwendete Raffinat Il setzte sich wie in Tab. 5-3 angegeben zusammen.
In der Tabelle findet sich auRerdem die Zusammensetzung der Butan/ Buten-Mischung, die
fr Vergleichsmessungen benutzt wurde.

Tab. 5-3:  Zusammensetzung des Edukts Raffinat 11 (doere Zeile) sonie de2-ButesVliscdhung

i-Butan n-Butan  1-Buten 2-Buten(t) 2-Buten(c) i-Buten i-Penten

5.8% 16.4% 27.5% 32.5% 14.7% 2.8% 0.1%
- 22.0% - 78.0% - - -
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Mit der gaschromatographischen Analyse gelang keine Auftrennung aller hier im System
befindlichen G-Kohlenwasserstoffe. Insbesondere konnte lediglich die Summenkonzen-
tration fir n-Butan und Butadien ermitteltet werden. Aus diesem Grund wurde Butadien
rechnerisch dem Eduktwert hinzugeftigt, d. h. eine Umwandlung in Butadien wurde nicht
als Eduktumsatz gezahlt. Flga¥ (bzw. flr Yautan/ Butey fOIQL:

YRaffZ - n:g’IC4Hn (5 1)
Abb. 5-4 zeigt die Werte einer Messung mit Raffinat Il. Zusétzlich sind im linken Dia-
gramm der Abbildung die Eduktwerte der Messung mit der Butan/ Buten-Mischung und im
rechten Diagramm die aus dieser Messung hervorgehenden Reaktorselektivitaten bez. MSA
eingezeichnet (jeweils die Symbole mit Punkt in der Mitte). Die waagerechte bzw. senk-
rechte Linie markiert den Vollumsatz aller ungesattigtetk @lenwasserstoffe unter der
Voraussetzung vollig inerten i- und n-Butans. Die Gasanalyse bestétigt das weitgehend
inerte Verhalten von i-Butan. Der Vergleich der Ergebnisse der Eduktmischungen mit
denjenigen der einzelnen Edukte deutet allerdings darauf hin, dal3 einer kleiner Anteil des
n-Butans umgesetzt wird (absolut ca. 3 % bei Umsatz 78 %).

Raff2
Butan/Buten
MSA(Raff2)
NP(Raff2)

COx(Raff2)

oo MSA(Raff2)
MSA(Butan/Buten

NP(Raff2)
420 °C, s. Text

() (g-s)/cm3 Umsatz

Abb. 5-4: Namiate Konzentrationen Uber madifizieter V ewellzet und Reaktorsdektivitéten Gber
Umsatz fir Katalysator VPO mit Edukt Raffinat 11z=B80 °C, >gkarz bzw.
XButan/ Buter L %0, X02=20 % (durchgez agene L inien: E rgebnis der A npassungsredhnung)

Die Reaktorselektivitat bez. MSA weist den ansteigenden Verlauf, wie er fir die Reaktion
der ungesattigten Kohlenwasserstoffe typisch ist, auf. Das andert sich zuné&chst auch nicht,
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wenn ein sichtbarer n-Butanumsatz stattgefunden hat. Die mit einem Kreuz gekennzeich-
neten Punkte auf bzw. rechts der Linie Umsatz gleich 78 % wurden mit einer hoheren
Temperatur im hinteren Teil des Reaktors (420 °C) erreicht. Es wurde darauf verzichtet
hohere Verweilzeiten zur Realisierung eines grof3eren Butanumsatzes einzustellen, da das zu
undefinierten Bedingungen im vorderen Teil der Katalysatorschtttung auf Grund der ho-
hen Warmeentwicklung des hohen Butenumsatzes auf wenigen Zentimetern gefuhrt héatte.
Generell kann gesagt werden, dal3 weder Umsetzungsgeschwindigkeit noch Selektivitats-
verhalten von Raffinat II- und Butan/ Buten-Messung wesentlich differieren. Die Selektivi-
tatswerte liegen fur die Raffinat [1-Messung nur 1 - 2 % tiefer.

Die Auswertung gemald Abb. 5-5 belegt die gleichwertige Reaktion von reinem Buten und
der Eduktmischung. Dargestellt ist die Abnahme der normierten Eduktkonzentration tber
der Verweilzeit (links) sowie die Reaktorselektivitat bez. MSA Uber den Umsatz (rechts)
jeweils fur die Reaktion von Butan (1 %), Butan/Buten (0.22/0.78 %) und 2-Buten
(0.78 %).

1.0

O 2-Buten (Butadien bleibt Edukt, +0.22 % Inertanteil) | 1.0 O Edukt: 2-Buten (Butadien bleibt Edukt, +0.22 % Inertanteil) |
; ‘ n-Butan : : : : :

4 Butan/Buten ¥ Edukt: Butan/Buten
/AN 2-Buten

0.8 - ,,,,,,,,,,,,, ,,,,,, 08— ¥ Edukt: 2-Buten

Edukt: n-Butan

0.0 0.2 0.4 0.6 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
t_/(g-s)fem’ Umsatz

Abb. 5-5: Nomiete Konzentration des Edukts Uber madifizieter V ewailzet und Reak torsdek tivitat
bez. MSA Uber Umsatz fir verschiedene Edukte (Katalysatar V#2380 °C,
XButa=1 %0, XoButer0.78 %, Xisthung=1 %0,X02=20 %)

Die Werte der 2-Buten Messung wurden nun mit Hilfe zweier Umrechnungen transfor-
miert (Pfeile): 1. wurde (wie bei der Eduktmischung) die Reaktion zu Butadien nicht als
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Eduktumsatz gewertet und 2. wurden der 2-Buten-Eintrittskonzentration von 0.78 % rech-
nerisch 0.22 % inertersKohlenwasserstoff hinzugefugt.

Man sieht jetzt fir den erfaRten Umsatzbereich eine vollstandige Ubereinstimmung sowohl
der Eduktabnahme Uber der Verweilzeit (,Aktivitat“) als auch der Reaktorselektivitat. bez.
des Wertprodukts tiber dem Umsatz.

5.1.4 Butadien

Wie eingangs betont, zielten die im Rahmen dieser Arbeit durchgefihrten Versuche mit
Butadien als Ausgangsstoff in erster Linie auf die Furandarstellung ab. Allerdings blieb an
den vanadiumhaltigen Katalysatoren MSA stets das Produkt mit dem deutlich hoheren
Antell, sofern nicht generell nur sehr kleine Ausbeuten an Furan und MSA erreicht wurden.

VPO

Fur den VPO-Katalysator wurde in [6] von Furanausbeuten um 30 % berichtet, dieser Wert
konnte aber in anderen Arbeiten nicht anndhernd erreicht werden (vgb.Kap. 74f).

1.0 A Butadien .
v MSA :
"""""""""""""""" = NP :
o A L & COx 3
. A : : ‘
Yoo 18 A S 3 3
0.6 Ao S S PP 3 3
! A . ! : :
0.4 -3 P R TR ! ;
1 3 v i 3 3
R4 SR NG 2 T ‘ !
S RS R G ; |
* a . [m] .
J g e e 0,,';’: ,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,
‘ ‘ ‘ = EO o9 8 0po0 g, 30
0.0 — 0.0
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
t./ (g-s)/cm3 Umsatz

Abb. 5-6: Namiate Konzentrationen Uber modifizieter V ewelzat und Reaktorsdektivitaten Uber
Umsatz fur Katalysator VPO mit Edukt Butadiem=340 °C, utader0.6 %,
X02=20 % (durchgez ogene L inien: E rgebnis der A npassungsrechnung)
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Das in Abb. 5-6 dargestellte Ergebnis der partiellen Oxidation von Butadien unterscheidet
sich wenig vom Ergebnis der Versuche mit den einfach ungesattigten Kohlenwasserstoffen
(vgl. Abb. 5-3). Da die Hauptkomponente der Nebenproduktgruppe bei der Reaktion der
Butene jetzt selbst Edukt ist, liegt die Reaktorselektivitdt bez. der Nebenprodukte bei der
Messung mit Butadien allerdings deutlich niedriger.

Furan, das hier im Sinne der Modellrechnung zu der Gruppe der Nebenprodukte gehort,
macht zwar mehr als die Hélfte dieser Gruppe aus&gla, und*Sye in Abb. 5-6), die

grof3te gemessene Furanausbeute dieser Mel3reihe betrégt aber lediglich 5 %.

In der Auftragung Uber der Verweilzeit ist fux + 0.5 (g-S)/ crheine deutliche Abwei-
chung zwischen Anpassungsrechnung und den Butadien- und MSA-Mel3punkten zu erken-
nen. Das Diagramm der Reaktorselektivitaten in Abhangigkeit vom Umsatz zeigt aber, dafl3
die Abweichungen sich nicht auf die Produktverteilung erstrecken. Somit ist lediglich die
Kenngrél3e , Aktivitatsparameter” (Tab. 5-4) in seiner Aussagekraft etwas eingeschréankt.

Tab. 5-4: Kenngden und Furanausbeute bel der Reaktion des Butadiens am Katalysatar V PO

(X0z=20 %)
T/ °C Edukt (¢, kni! €7 Gs ™Yy “Susa Y Euran
340 Butadien (0.6%) ~2.9 45 % 30 % 49 %
360 Butadien (0.6%) 5.8 51 % 36 % 4.2 %
* 340 2-Buten (0.6%) 36 44 % 17 % 3.4 %
* 360 2-Buten (0.6%) 75 51 % 24 % 3.1%

* zum Vergleich: Werte mit Edukt 2-Buten

Trotz der Unsicherheit bez. des Aktivitatsparameters flir Butadien kann gesagt werden, daf3
2-Buten etwas zugiger abreagiert (Tab. 5-4). Der Unterschied ist allerdings auf die relativ
schnelle Umwandlung in Butadien zuriickzufiihren: Der Reaktionspfad vom Edukt zu den
Nebenprodukten (2 3) hat bei den Butenen ein deutlich héheres Gewicht. Betrachtet man
dagegen die Bildungsgeschwindigkeit der Endprodukte MSA und CQ/<0GCstellt man

fur die Butadienreaktion eine geringfligig hohere Geschwindigkeit fest.

Weitere V-Katalysatoren

Es wurden weitere Oxide auf Vanadiumbasis hinsichtlich ihrer Eignung als Katalysatoren
zur Darstellung von Furan aus Butadien getestet. Bei diesen Versuchen wurde generell eine
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Instabilitat der eingesetzten oxidischen Phase beobachtet. Instationares Reaktionsverhalten
machte in einigen Fallen die Ermittlung zuverlassiger Werte der Kenngréf3en unmaoglich, so
dal3 auf die detaillerte Modellrechnung verzichtet werden muf3te. Lediglich der Aktivi-
tatsparameter wurde zum Vergleich der Umsetzungsgeschwindigkeiten herangezogen. Alle
Katalysatoren in Tab. 5-5 waren als ,Schalenkatalysatoren* ausgeftihrt, d. h. eine dinne
Schicht des betreffenden Oxids haftet auf einer Kugel aus Inertmaterial (Steatit).

Die Tabelle zeigt eine Auswahl reprasentativer Mel3daten, die eine Vorstellung tber die
Eignung der eingesetzten Materialien vermitteln sollen. Es handelt sich hierbei um die gtin-
stigsten Werte jeweils mehrerer Mel3reihen. Im Anhang (Tab. 8-11, S. 115) ist nachzulesen,
welche Versuchsbedingungen im Detalil eingestellt wurden. Da die Ausbeutemaxima bez.
MSA und Furan in der Regel bei unterschiedlichen Umsatzgraden auftreten, ist das Maxi-
mum der Wertproduktausbeutes+rFuran Nicht identisch mit der Summe der einzelnen
Hdochstwerte.

Tab. 5-5: Reprasentative Mel3gtiden bel der Reaktion des Butadiens an verschiedenen V -Katalysatoren

MAXIMALE MERBWERTE

Katalysator T/ °C Kyp/ (engs) U Yusa()  YeudU)  Yusaseu(U)
I %

VPO-S 360 5.3 100 425(100) 8.3(66) 42.5 (100)
V,0, 340 0.53 19 16(19) 46(19) 6.2 (19)
AgV-1 300 1.7 84  175(84) 135(70) 28.1(84)
AgV-2 300 2.9 9  23.8(9) 56(56) 256 (93)
AgV-3 300 1.9 76 11(B0) 54(70) 6.4 (70)

Mit dem Katalysator VPO-S wurde der Versuch unternommen die Reaktion an der héher
oxidierte VPO-Phas@-VOPO, durchzufuhren, welche nach [42] fir die Umsetzung der
ungesattigten £Kohlenwasserstoff geeigneter erscheint. Die V@P&ase wurde jedoch

unter Reaktionsbedingungen sofort reduziert, und die Ergebnisse entsprechen qualitativ
denen am VPO-Katalysator, mit allerdings deutlich schwacheren MSA-Ausbeuten. Die Fu-
ranausbeute liegt dagegen héher (8.3 vs. 4.9 % bei 360, 7.3 vs. 4.2 % bei 340 °C).

Die vergleichsweise gute Furanausbeute von 13.5% gelang mit Einsatz eines Silber-
Vanadium-Oxids der Stochiometrie &gv20s. Die Phasenzusammensetzung dieses Mate-
rials ist allerdings nicht geklart. Bei der Praparation wurde auf eine Schicht Vanadiumpen-
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toxid (V20s) die geringe Silbermenge aufgebracht. Zu Beginn der Reaktion war eine all-
mahliche (liber einige Tage), starke Aktivitatszunahme bei deutlicher Verbesserung der Fu-
ranselektivitat zu beobachten. Da in dieser Zeitspanne auf Grund des instationaren Ver-
haltens keine Bestimmung des Aktivitdtsparameters moglich war, ist in Tab. 5-5 der Wert
nach Ablauf dieser Zeitspanne eingetragen. Der bei gegebenem Frischgasvolumenstrom
erreichte Umsatz war zu diesem Zeitpunkt aber bereits wieder deutlich gesunken, auch die
Furanausbeute betrug nur noch rund 10 %.

Die Versuche, definierte Ag-V-O-Phasen mit den oben beschriebenen, vielversprechenden
Eigenschaften zu praparieren, blieben erfolglos (s. Tabelle). Versuche mit reinem Vanadiu-
moxid der Oxidationsstufe vier f4), ergaben bei kleinem Umsatz (bis 19 %) eine der
Messung am AgsV20s-Katalysator entsprechende Produktverteilung - ein Hinweis darauf,
dafl3 eher ¥ die Furanbildung katalysiert. Um die®s-Phase vor Oxidation zu@s zu
bewahren, war die Sauerstoffkonzentration bei dieser Messung von 7 auf 2 % abgesenkt
worden.

5.2 Reaktionskinetische Messungen an Bi,Mo- (Bi,W-) Mischoxiden

Bismutmolybdat-Katalysatoren eignen sich nur fur die partielle Oxidation von ungeséttigten
Kohlenwasserstoffen. Die einfach ungesattigten, unverzweigten Butene werden an Bis-
mutmolybdaten mit hoher Selektivit&3] 44] in Butadien transformiert. Bismutmolybdate
oder auch Bismutwolframate stellen aul3erdem die selektive Phase in Multikomponen-
tenoxiden fur die partielle Oxidation von Propen zu Acrolein [45] und von i-Buten zu
Methacrolein [46] dar. Obwohl letztgenannte Reaktionen im Rahmen dieser Arbeit nicht
von zentralem Interesse sind, werden in Kap. 5.2.3 und 5.2.4 die Ergebnisse vergleichender
Messungen mit dem Edukt i-Buten aufgefiihrt, um in diesen Fallen das prinzipiell mogliche,
positive Zusammenwirken (Synergismus) der verschiedenen Phasen einer Mischung von
Oxiden zu zeigen.

Ansonsten wurde bei den in diesem Kapitel betrachteten Versuchen ausschlie3lich Butadi-
en als Edukt eingesetzt.

5.2.1 a-, -, y- und a/ y-Bismutmolybdat

Das Wertprodukt Furan ist ganz zu Beginn der chemischen Umwandlung das Hauptpro-
dukt der partiellen Oxidation von Butadien anBismutmolybdat ¢-BiMo, Bi2M03012).

Jedoch sind andere partiell oxidierte Substanzen (Nebenprodukte) in der Summe bereits
starker vertreten (Abb. 5-7). Die relativ schnell ablaufende Weiterreaktion des Furans und
der Nebenprodukte (NP) macht im dargestellten Beispiel CO undalE@inem Umsatz
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von ca. 30 % zum Hauptprodukt. Die maximale Furanausbeute von knapp 8 % wird bei
einer modifizierten Verweilzeit von rund 10 (g-s)fchzw. einem Umsatz von 50 % er-
reicht.

Der relativ hohe Anteil an Nebenprodukten ist charakteristisch fiir-Biease. Nur an ihr
wurde die Bildung nennenswerter Mengen von Acrylsdure und MSA (<4 %) beobachtet.
Den grof3ten Anteil dieser Gruppe besitzt aber wie bei allen Messungen an Bismutmo-
lybdaten das Acrolein, mit manchmal hoheren Ausbeuten als Furan. Weitere standige Be-
gleitprodukte sind Acetaldehyd, Benzol und Essigsaure.

1.0 : : A Butadien 1.0
: : ¥ Furan
""""" ST m NP ]
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Abb. 5-7: Nomiate Konzentrationen Uber modifizieter V ewelzet und Reaktorsdektivitaten Uber
Umsatz fir Katalysatoo-BiMo mit Edukt Butadien; #2400 °C, Xutade™2 %,
Xo2=7 %, X420=10 % (durdhgez ogene L inien: E rgebnis der A npassungsrechnung)

Die qualitativen Aussagen hinsichtlich der Nebenproduktverteilung gelten nicht fur die
molybdanarmste PhaseRiMo, Bi2MoOs); dieses Oxid ist fur die partielle Oxidation véllig
ungeeignet mit Selektivitatswerten von tber 80 % bez. l&eits bei kleinem Umsatz. In

Tab. 5-6 ist zu sehen, dal3 auch die Umsetzungsgeschwindigkeit an dieser Phase mit Ab-
stand am geringsten ist.

Uberraschend positiv schneidet dagegen die Mischung von je 50 %eG ewd y-Phase

(a/ y-BiMo) ab. Die Kenngrof3en liegen mit Ausnahme der Kornselektivitat nicht nur tGber
dem arithmetischen Mittel sondern sogar deutlich Gber den WertenRlease. Ano/ y-
Bismutmolybdat wurde die hochste Furanausbeute von knapp 12 % erzielt. Zu verdanken
ist das vorrangig dem guinstigeren Wert des Stabilitdtsparametd).3®mgegeniber 0.16
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bei dera-Phase. Allerdings ist die Geschwindigkeitskonstante fiir die Abreaktion des Fu-
rans immer noch dreimal so grol3 wie jene fur die Bildungsreaktion. Das Diagramm der
normierten Konzentrationen Uber der Verweilzeit bei 420 °C ist in Kap. 5.3.1 (Abb. 5-12,

S. 60) dargestellt.

Aus den Versuchen, die an der zury-Mischung stochiometrisch etwa identisch&n

Phase [{-BiMo, Bi-M020g) durchgeflhrt wurden, resultierte die am starksten von der
Temperatur abhangige Selektivitat bez. der Wertproduktbildung. Kornselektivitat und Sta-
biltatsparameter steigen im Bereich v880 — 440 °C so weit an, dal3 bei der niederen
Temperatur eine schlechtere Furanausbeute bei der hOheren Temperatur aber eine bessere
als bei den-Phase gemessen wurde.

Tab. 5-6: Kenngdlen be der Reaktion des Butadiens an den verschiedenen BiModehasen (X
2 %, X02= 7 %, X420= 10 %)

Katalysator T/ °C km1/ CITF’/ g'S maxYFuran KS:uran )\Furan
380 0.046 7.3% 29.6 % 0.15
_ 400 0.061 7.7 % 30.0 % 0.16
a-BiMo
420 0.074 8.0% 28.3 % 0.17
440 0.099 7.4 % 27.7 % 0.15
380 0.025 55% 33.6 % 0.09
_ 400 0.034 7.4 % 34.9 % 0.13
B-BiMo
420 0.041 8.8 % 36.4 % 0.17
440 0.049 10.3 % 37.6 % 0.22
380 0.004 2.8% 10.6 % 0.06
_ 400 0.006 3.6 % 12.4 % 0.08
y-BiMo
420 0.011 4.0 % 13.0% 0.09
440 0.016 3.7% 14.7 % 0.08
_ 400 0.120 11.7 % 30.8 % 0.33
a/y-BiMo

420 0.164 11.4 % 29.2 % 0.33
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5.2.2 Varation der Eduktkonzentrationen (a/y-Bismutmolybdat)

51

Um den Einflul3 der Frischgaszusammensetzung auf die Kinetik der Butadienoxidation zu
guantifizieren, wurden be420 °C die Eintrittskonzentrationen von Butadien (1 — 5 %),
Sauerstoff (2 — 10.5 %) sowie Wasser (0 — 45 %) in den angegebenen Grenzen variiert.
Insgesamt wurde keine grof3e Abhangigkeit von den Eduktkonzentrationen festgestellt, die
maximale Furanausbeute bewegt sich in dem relativ engen Bereich von knapp 10 bis gut
12 % (Tab. 5-7 und 5-8).

Tab. 5-7: Kenngd3en ba der Reaktion des Butadies @BiMo ba verschiedenen Eintrittsk on-
zentrationen von Butadien und Sauerstaif (T=420 £e&40 %)

Xo02 Xgutadien I(m1/ Cm3/ g-s maXYFuran KS:uran )\Furan
105% 5.0% 0.130 9.6 % 26.9 % 0.26
105% 3.0% 0.167 10.6 % 27.1% 0.31
105 % 1.0% 0.263 10.5% 28.7 % 0.29
7.0% 3.0% 0.133 10.9 % 28.8 % 0.30
7.0% 2.0% 0.164 114 % 29.2 % 0.33
7.0% 1.0% 0.217 11.1% 30.6 % 0.30
35% 1.0% 0.162 12.2 % 314 % 0.35
2.0% 2.0% 0.092 (11.7 %5 33.1% 0.30

“extrapoliert, Sauerstoff ist aber vor Maximum verbraucht

Tab. 5-8: Kenngdl3en be dear Reaktion des Butadiens @BiMo ba versthiedenen Eintrittsk on-

zentrationen von Wasser (T=420 °Guuéier2 %, Xo2=7 %)

XH20 kmll Cm3/ g-s maxYFuran KS:uran )\Furan

0% 0.158 10.0 % 244 % 0.31
10 % 0.164 114 % 29.2% 0.33
30 % 0.171 121 % 30.1 % 0.36
45 % 0.173 12.2 % 30.4 % 0.36
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In Tab. 5-9 sind die Tendenzen bei Anhebung der einzelnen Eduktanteile zusammengefalit.
Gunstig auf die Selektivitdt bez. der Wertproduktbildung wirkt sich die Verdinnung der
Reaktionsgase mit Stickstoff aus. Bei konstantem Verhdltnis von Butadien zu Sauerstoff
von 2/ 7 und 10 % Wasser erreicht die Furanausbeute bei der Messung mit 76.5 % Stick-
stoff nur 10.6 dagegen 12.2 % bei 85.5 % Stickstoff. Der Aktivitatsparameter bleibt in die-
ser Reihe etwa konstant.

Die Umsetzungsgeschwindigkeit ist nur schwach von der Wasserkonzentration abhéangig.
Allerdings ist bei Anhebung des Wasseranteils eine klare Verbesserung der Selektivitats-
werte zu beobachten. Die positive Beeinflussung ist ab 30 % Wasser im Frischgas abge-
schlossen, die weitere Erh6hung des Wasseranteils auf 45 % bt keinen Effekt mehr aus.
Der Einflul? der Konzentrationen der Reaktionsgase Butadien und Sauerstoff auf die Se-
lektivitat ist weniger klar. Im Fall von Sauerstoff kann festgehalten werden, dal3 grofRere
Konzentrationen der Furanausbeute schaden, wofir im wesentlichen verringerte Werte der
Kornselektivitat verantwortlich sind. Der Effekt ist deutlicher auf niedrigerem Niveau der
Butadienkonzentration.

Demgegeniber ist der Einflu auf den Aktivitdtsparameters eindeutig: Er nimmt zu bei
Erhdhung der Sauerstoff- und bei Senkung der Butadienkonzentration. Die Abh&ngigkeit
ist quantitativ nahezu identisch. Ausgehend von der Messung mit 1 % Butadien und 7 %
Sauerstoff (Tab. 5-7) gelangt man sowohl nach Senkung der Sauerstoffkonzentration als
auch nach Erhéhung der Butadienkonzentration um den Faktor zwei auf den Wert von
rund 0.16 cr#f (g-s). Daher bleibt die Umsetzungsgeschwindigkeit bei Anderung der An-
teile der Reaktionsgase im Frischgas dann unverandert, wenn das Verhéltnis von Butadien
zu Sauerstoff konstant bleibt (Variation vay)x

Tab. 5-9: Qualitativer Einflul3 auf die Kenngd3en be Erhthung der einzenen A ntelle im Frischgas,
Reaktion des Butadiens ah y-BiMo (T=420 °C)

E duktanteil kml maXYFuran KS:uran )\Furan
CsHeg 1 = (-)
O,1 + — _
Nyt~ 0 + + +
H,O 1 . (+) + + +

"+/-: Zunahme/ Abnahme, in Klammern: geringftigig
"Verhétltinis GHg/ O, = const.
™ bis 30 %, dann const.
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5.2.3 B-Bismutmolybdat/ a-SbyO4

Bei der partiellen Oxidation von Propen oder i-Buten zu dem entsprechenden, ungeséttig-
ten Aldehyd stelite man fest, dal3 erst das positive Zusammenwirken mindestens zweier
Phasen in einer Mischung einen hochselektiven Katalysator ausmachte (vgl. Kap. 6.2, S.
82f).

Mit der Mischung aug-Bismutmolybdat undi-SkxO4 wurde versucht, diesen Synergismus
herbeizufiihren. Dem Antiomoxid solite dabei die Funktion des Sauerstoffdonators zu-
kommen, der den Sauerstoff aus der Gasphase aufnimmt und ihn dann als ,selektiven Sau-
erstoff* an die reaktiven Zentren Ubertragt [47].

Die partielle Oxidation von i-Buten stellte in diesem Zusammenhang eine Testreaktion dar,
mit der die erfolgreiche Praparation eines nach dem oben angesprochenen Prinzip funktio-
nierenden Katalysators belegt werden sollte. Die Vorversuche fanden in einem kleinen In-
tegralreaktor (s. Anhang 8.6) statt.

—A— |-Buten
—v— MA

BiMo

- — — BiMo/Sb75

1.0 —v— MA
. | —©—COx

‘ ‘ BiMo
......]1 --- BiMo/Sb75

t. /(g -s)/cm3 Umsatz

Abb. 5-8: Namiete Konzentrationen von Edukt und Wertprodukt Gber madifiziertter V ewellzet und

Reak tarsdektivitdten zu Wertprodukt undxGiber Umsatz fir KatalysatorggBiMo
und BiMd' Sb75; #&=400 °C, %suer1 %, Xo=7 %

In Abb. 5-8 sind die normierten Konzentrationen von i-Buten und Wertprodukt Methacro-
lein Uber der Verweilzeit sowie die Reaktorselektivitaéten zu Methacrolein undiGe

dem Umsatz dargestellt, und zwar fur die Messung am r@irsmutmolybdat und an

einer Mischung mit 25 %-Gew. Bismutmolybdat- und 75 %-Gew. Antimonoxid. Obwohl
am reinen Antimonoxid Aktivitat und Wertproduktausbeute wesentlich geringer sind als am
reinen Bismutmolybdat, ermdglicht die Mischung mit 75 % Antimonoxid eine deutlich h6-
here Methacroleinausbeute von 33 % gegentiber 18 % am Bismutmolybdat. Dabei bleibt
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die Reaktionsgeschwindigkeit konstant und ist damit ebenfalls deutlich gro3er als der Mit-
telwert.

Weitere Messungen haben erwiesen, dal3 der Synergismuseffekt kaum von dem Verhéltnis
BiMo zu Sb abhangt. Bei einem Sb-Anteil von 75 und 50 % werden geringflgig bessere
Ergebnisse erzielt als bei einem Anteil von 25 %.

Im Fall der partiellen Oxidation von Butadien ergibt sich ein anderes Bild (Abb. 5-9). Ein
positives Zusammenwirken der Oxide konnte hier nicht beobachtet werden, die Messung
an der Mischung unterscheidet sich kaum von der am Bismutmolybdat, zeigt eher ein
schlechteres Ergebnis. Die Mel3ergebnisse der Mischungen mit Sb-Anteilen von 75, 50 und
25 % variierten nur unwesentlich.
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Abb. 5-9: Namiate Konzentrationen von Edukt und Wertpradukt Gber maodifizierter V ewealzet und

Reaktarsdektivitéten von Wertprodukt undx@ber Umsatz fir KatalysatorgBiMo
und BiMd' Sb75; #=420 °C, Xsutade™1 %, Xo2=7 %

Die Messung der Reaktionskinetik in der Zapfstellenapparatur lieferte fur das Bismutmo-
lybdat, das Antimonoxid und eine Mischung aus je 50 %-Gew. die in Tab. 5-10 aufgeftihr-
ten Kenngro3en. Falls die beiden Oxide sich gegenseitig nicht in ihren katalytischen Eigen-
schaften beeinflussen, sollten die Ergebnisse fir die Mischung den Mittelwerten aus den
Messungen an den einzelnen Oxiden entsprechen. Zu beachten ist, daf3 sich nur der Akti-
vitatsparameter direkt als arithmetischen Mittel berechnet (Gl. 5-2). Kornselektivitat und
Stabiltatsparameter mussen mit der Geschwindigkeitskonstante der relevanten Abreaktion
gewichtet werden (GI. 5-3 - 5-5).

_ k +k
K, = w (5-2)
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K §F - (K SFUF |:kml)Sb + (K SFUF ljkr’ﬂl)BiMo (5_3)
N kml,Sb + kml,BiMo
A_F - (AFur |:H(m24)5b + (/\Fur l:km24)BiM0 (5_4)
N km24,Sb + km24,BiMo
Y, = {4 A} mit GI. (4-24) (5-5)

Tab. 5-10: Kenngdien be der Reaktion des Butadiens am reinen $&BitviotOxid, V erdeich der
nach Gl. 5-2 — 5-5 berethneten Mittewerte mit den Kenngden fur das Mischaxid mit je
50 %-Gew. (MuadeT2 %0, Xo2=7 %, X120=10 %)

T/°C  Kataysator kni/ cm/gs ™Yeuwan S ran A euran
Sb 0.004 15% 18.7 % 0.02
BiMo 0.025 55 % 33.6 % 0.09
380 Sb/ BiMo 0.015 4.8 % 33.2% 0.08
ber. Mittelwet 0.015 45 % 31.4 % 0.07
Differenz + 0.000 +0.3% + 18% +0.01
Sb 0.005 1.8 % 24.6 % 0.02
BiMo 0.034 7.4 % 34.9 % 0.13
400 Sb/ BiMo 0.023 54 % 334 % 0.09
ber. Mittelwet 0.020 5.6 % 33.6 % 0.09
Differenz + 0.004 -0.2% -0.2% - 0.00
Sb 0.006 25 % 30.3 % 0.03
BiMo 0.041 8.8 % 36.4 % 0.17
420 Sb/ BiMo 0.035 6.1 % 33.5% 0.10
ber. Mittelwet 0.023 6.9 % 35.7% 0.12
Differenz + 0.012 -0.8% -2.2% -0.02
Sb 0.007 3.6 % 36.0 % 0.05
BiMo 0.049 10.3 % 37.6 % 0.22
440 Sb/ BiMo 0.050 6.3 % 33.7 % 0.11
ber. Mittelwet 0.028 8.3 % 37.4 % 0.16
Differenz + 0.022 -2.0% -3.7% -0.05

Wie im Fall des Bismutmolybdats so verbessern sich auch beim Antimonoxid die Selekti-
vitatswerte mit zunehmender Temperatur. Die Kornselektivitat steigt von etwa 19 bei 380
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auf 36 % bei 440 °C an und erreicht damit fast den Wert des Bismutmolybdats. Allerdings
bleibt die Furanausbeute auf Grund des kleinen Stabilitdtsparameters selbst bei der hohen
Temperatur mit 3.6 % sehr klein. Der Aktivitatsparameter liegt bei allen Temperaturen ca.
um den Faktor sieben tiefer.

Bei den tieferen Temperaturen 380 und 400 °C treten offenbar keine signifikanten Wech-

selwirkungen zwischen den beiden Oxiden auf: Die an der Mischung gemessenen Kenn-
gréRen entsprechen recht gut den berechneten Mittelwerten. Es zeichnet sich jedoch im
gesamten erfal3ten Temperaturbereich von 380 — 440 °C ein Anstieg der Wechselwirkungen
ab, der sich in einer zunehmenden Abweichung des Aktivitdtsparameters vom Mittelwert

auBBert. Offenbar werden aber durch die gegenseitige Beeinflussung der Oxide die ,unse-
lektiven* Reaktionspfade beglinstigt, denn der Aktivitatsparameter steigt gegeniber dem
Mittelwert, wahrend die Selektivitatswerte sinken.

5.2.4 FeCoMo/ BiW und BiW

FeCoMo/ BiW

Das Multikomponentenoxid FeCoMo/ BIW wurde in einer Patentschrift [48] als ein geeig-
neter Katalysator fur die selektive Oxidation von i-Buten zu Methacrolein beschrieben. Die
Abklrzung FeCoMo/ BIW steht fur die wesentlichen Komponenten Eisenkobaltmolybdat
und Bismutwolframat, der ZusammensetzungziEsMo12K 0.50x bzw. BpW-Ox. Der im
Rahmen dieser Arbeit hergestellite Katalysator enthielt 65 Gew.-% Bismutwolframat, eine
detaillierte Praparationsvorschrift findet sich in [49]. Bevor die Untersuchungen hinsichtlich
der hier in erster Linie interessierenden, partiellen Oxidation von Butadien stattfanden,
wurde die Wirksamkeit des Katalysators bei der Reaktion des i-Butens tberprift.

Tab. 5-11: Kenngd3en bei der Reaktion des i-Butansefxd %, xo0=10 %) bzw. Butadiens
(XButadie™2 %, X02=7 %, XH20=10 %) am Katalysator FeCoMa' BIW be 420 °C

Edukt WP Ko/ ci/ Qs "Yyp “Swp Awp
i-Buten Metacrolein 1.14 59 % 81 % 6.40
Butadien Furan 0.18 5% 26 % 0.08

In Tab. 5-11 sind die KenngroRen fir die Reaktion beider Kohlenwasserstoffe zusammen-
gefaldt. Die Werte bez. der i-Butenumsetzung belegen die Eignung des Katalysators fir die-
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se Reaktion: Die maximale Ausbeute am Wertprodukt Methacrolein betragt 59 %, hinzu
kommen noch 4 % Methacrylsdure. Die Butadienumsetzung verlauft dagegen unselektiv:
Nur 5 % des eingesetzten Kohlenwasserstoffs reagierten zum Zielprodukt Furan. Die Aus-
beuten anderer partiell oxidierter Substanzen erreichten hier héhere Werte, so wurden 10 %
MSA sowie 8 % Acrolein gemessen. Auch die Umsetzungsgeschwindigkeit war im Fall von
Butadien deutlich kleiner, der Aktivitatsparameter erreicht nur knapp ein sechstel des ent-
sprechenden Wertes fur die i-Butenreaktion.

Biw

Ein Katalysator aus 100 % Bismutwolframat verliert gegeniiber der Mischung mit Eisenko-
baltmolybdat seine hohe Aktivitat und Selektivitdt bez. der Methacroleinbildung aus i-Bu-
ten: Der Aktivitdtsparameter ist um mehr als eine Gréfienordnung kleiner, die Ausbeute
sinkt auf weniger als die Hélfte (Tab. 5-12).

Ein anderes Bild ergibt sich im Fall der Butadienmessung. Hier nimmt der Aktivitatspara-
meter weit weniger drastisch ab, und die maximale Ausbeute steigt sogar deutlich von 5 auf
9 % an. Der Vergleich der Werte Kornselektivitat und der Kornstabilitdt verrat, dal3 die
Ursache fur diesen Anstieg eine verminderte Weiterreaktion des gebildeten Furans im Ver-
haltnis zur Bildung ist“Arur = 0.25 vs. 0.08). Dagegen verschwindet MSA ganz und Acro-
lein weitgehend aus dem Produktspektrum, so dal’3 im Vergleich zu FeCoMo/ BiW insge-
samt deutlich weniger partiell oxidierte Zwischenprodukte gebildet werden.

Tab. 5-12: Kenngd3en be der Reaktion des i-Butepsgx5 %, xo=10 %; aus [49]) bzw. Buta-
diens (utade™2 %, Xo0=7 %, XH20=10 %) am Katalysator BiW be 420 °C

Edukt WP kma! P/ gs  "Yyp “Swp Awp
i-Buten Metacrolein 0.075 28 % 47 % 152
Butadien Furan 0.068 9% 21 % 0.25

5.3 Modellrechnung

Die in den Kap. 5.1 und 5.2 vorgesteliten Mel3reihenden in der Regel mit Hilfe der in
Kap. 4 erlauterten Modellrechnung mathematisch erfaf3t: Die Punktemengen der MelRwerte
wurden durch mathematisch definierte Kurven ersetzt, und das Mel3ergebnis konnte so mit
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wenigen Zahlenwerten (Kenngrdf3en) erschopfend beschrieben werden. Es stellt sich die
Frage inwieweit Rickschliisse vom Modell auf den ,wirklichen* Reaktionsablauf méglich
sind bzw. inwieweit das gewahlte Modell variiert werden kann, ohne dal? die Anpassungs-
gualitdt abnimmt.

5.3.1 Reaktionspfade

Aus der Produktverteilung, d. h. aus dem Diagramm der Reaktorselektivitaten tber dem
Umsatz, kann abgelesen werden, welche Pfade in das Reaktionsnetz aufgenommen werden
mussen (s. Kap. 4.1). Wahrend die vom Edukt ausgehenden Parallelreaktionen eindeutig
bestimmbar sind, kbnnen bei den Folgereaktionen oft verschiedene Varianten in Betracht
kommen. Anhand zweier Beispiele wird im folgenden dargelegt, dal3 in diesen ausgewahlten
Fallen tatsachlich nach einer Variation des Netzes ein gleichbleibend gutes Ergebnis der
Anpassungsrechnung gelingt.

Beispiel 1. i-Buten - Methacrolein an FeCoMo/ BiW

Aus dem Verlauf der Reaktorselektivitaten ber dem Umsatz kann nicht eindeutig abgelei-
tet werden, wie Methacrolein und Methacrylsdure weiterreagieren. Im Fall von Methacryl-
saure kann nicht einmal gesagt werden, ob sie Gberhaupt reagiert.

Zwar ermoglichte das Reaktionsnetz mit Pfag43(vgl. Abb. 5-10), wie es zur standard-
maRigen Auswertung benutzt wurde, stets eine gute Ubereinstimmung von Rechnung und
MeRwerten, auf der anderen Seite wird jedoch selbst bei hohen Umsatze bis 99 % noch
eine Zunahme der Selektivitatswerte flir Methacrylsdure beobachtet [49], was eher dafir
spricht, dal3 die Methacrylsdure unter den Reaktionsbedingungen stabil ist.

Tatséachlich fuhrt die Netzvariante mit Pfad- 2 anstelle von 34 zu einem praktisch
gleichwertigen Ergebnis (Abb. 5-10). Im Detail betrachtet ist die Summe aller Fehler jedoch
etwas grof3er geworden. In der gespreizten Auftragung der Reaktorselektivitat bez.
Methacrylsaure als Funktion des Umsatzes erkennt man, das die kleine Differenz in der
Fehlersumme auf eine weniger gute Beschreibung genau dieser Werte zurtickzufhren ist
(Abb. 5-11, gestrichelte und grob gepunktete Linie).

Dieser Befund ist nicht zwangslaufig ein Argument fiir die urspringliche Variante, wie die
folgende Betrachtung zeigt. Allen Reaktionspfaden der beiden Varianten wurden bislang
nur Ansétze erster Ordnung gemafl Gl. 4-5 zugewiesen. Wird flr den RPtadh Zem
modifizierten Reaktionsnetz nun eine Geschwindigkeitsgleichung geringerer Ordnung ver-
wendet (Gl. 4-4, S. 31 - ,Hemmung"“), dann verschwindet die kleine Differenz in der Feh-
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lersumme und es resultiert eine sehr gute Ubereinstimmung bei der Beschreibung der Re-
aktorselektivitat bez. Methacryisaure (Abb. 5-11, fein gepunktete Linie).
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Abb. 5-10: V ariante des Reaktionsnetzes und V edeich der resultierenden A npassungsergebnisse (parti-
dle Oxidation von i-Buten an FeCoMd BiW; T= 390 °@u6=5 %, o= 10 %)
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Abb. 5-11: V egdedd dar Reaktarsdektivitétsverlaufe bez. Methaayiséaure fir 3 V arianten des Reakti-
onsnetzes (partidle Oxidation von i-Buten an FeCavid' BiW; T= 390 gifagie*5 %0,
Xo2= 10 %)
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Beispiel 2: Butadien- Furan am a/y-Bismutmolybdat

Es erscheint wenig plausibel, daf3 Butadien ) nicht aber Furan (23) zu den ,Neben-
produkten” reagieren kann (Reaktionsnetz gemald Kap. 4.1, vgl. Abb. 5-12), obwohl Furan
als Vorlaufersubstanz der héher oxidierten Verbindungen in der Nebenproduktgruppe
(z. B. Acrolein, Acetaldehyd) angesehen werden konnte.

Das Ersetzen des Reaktionsschrittes von Furan zuZ4) durch die Reaktion zu den
Nebenprodukten (2 3) flhrt zu keiner sichtbaren Veranderung der angepaldten Kurven-
verlaufe (Abb. 5-12).

1.0 , ' ' ' A Butadien
\ . . ) v Furan
"\4 """ = NP
0.8 - Nt * Cox
' : : — — - ohne Pfad 2-3
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Abb. 5-12: V ariante des Reaktionsnetzes und V edeich der resultierenden A npassungsergebnisse (parti-

ele Oxidation von Butadien anv)y-Bismutmaybdat; T=420 °C, %uaden= 2 %, Xo2
=7 %, X420= 10 %)

Zwar zieht die Verdnderung der Reaktionsabfolge ein verandertes mathematisches Glei-
chungssystem nach sich, doch beide Gleichungssysteme enthalten mit dem passenden Satz
kinetischer Konstanten die dargestellten Kurven als mdgliche Losung. Es wurden aus-
schlie3lich Ansatze erster Ordnung gemalf Gl. 4-5, S. 31 verwendet.

5.3.2 Reaktionsordnung

Wie in Kap. 4 gesagt kann eine Modellrechnung, die auf Me3werten des Bilanzraums Re-
aktor basiert, keine mechanistischen Details in ihr Gleichungssystem aufnehmen. Dagegen
ist es aber prinzipiell méglich, die ,richtigen” globalen Abhangigkeiten von den Eduktkon-
zentrationen (Reaktionsordnung) in das Modell einzubinden.
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Dies ist keineswegs eine notwendige Voraussetzung fur eine zufriedenstellende Anpassung
an die vorliegende Mel3reihe. So fiihrt die Auswertung der Daten aus Kap. 5.2.2 (Variation
der Eduktkonzentrationea/y-Bismutmolybdat) zu einem offenkundigen Widerspruch:

Die kinetischen Koeffizientennk bzw. die aus ihnen hervorgehenden Kenngrof3en veréan-
dern sich bei Variation der Frischgaszusammensetzung. Folglich ist die Reaktionsordnung
bez. der einzelnen Edukte nicht korrekt erfald3t. Dennoch ergibt sich flir eine konkrete Mel3-
reine bei einer bestimmten Eduktzusammensetzung (z. B. Abb. 5-12) ein einwandfreies
Anpassungsergebnis.

Bei Erh6hung der Sauerstoffkonzentration bzw. Verminderung der Butadienkonzentration
nahm der Aktivitdtsparameter bei der FrischgasvariationoasBismutmolybdat (Kap.

5.2.2) zu. Daraus folgt, daf3 mit der Geschwindigkeitsgleichei gsutadgien (GI. 4-5) flr die
Reaktionspfade 4 2, 1- 3 und 1- 4 eine zu niedrige Sauerstoffabhangigkeit (0. Ordnung)
sowie eine zu hohe Butadienabhéangigkeit (1. Ordnung) angesetzt wurde. Unter Verwen-
dung der GI. 4-2 und 4-3 wurde nach detaillierteren Geschwindigkeitsgleichungen gesucht,
die diesen Sachverhalt berlicksichtigen. Die folgende Ausdriicke fur die Reaktionpen i
entsprechen den genannten Kriterien:

(5-6)

(5-7)

(5-8)

(5-9)

(5-10)
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Im Prinzip besteht jede Geschwindigkeitsgleichung iaus einem Ansatz vom Typ
.Mars/ van Krevelen“ (Gl. 4-3), wobei die Reaktionspfade3lund 1-4 mit dem Faktor

c%‘z‘ eine erhdhte Sauerstoffabhéngigkeit enthalten. Die Auswertung des resultierenden Dif-
ferentialgleichungssystems erfolgte gemafld Kap. 4.3, geschlossene Lésungen existieren in
diesem Fall nicht. Die Benutzung des Reaktionspfade3 @nstelle von 2 4 erwies sich

hier als vorteilhaft. Um eine mdglichst gute Vergleichbarkeit zu dem einfachen Gleichungs-
satz zu gewahrleisten wurde fur die folgenden Betrachtungen auch dort der-RXamh2

stelle von 2, 4 verwendet.

Abb. 5-13 zeigt, da? mit den detaillierteren Gleichungen eine mathematische Beschreibung
fur Mel3reihen verschiedener Eduktzusammensetzungen mit einem einzigen Parametersatz
gelingt. Die Anpassungsrechnung wurde lediglich fir die Messung mit einem Butadienanteil
von 2 und einem Sauerstoffanteil von 7 % im Frischgas durchgefiihrt, und zwar fiir den
einfachen sowie den detaillierten Gleichungssatz. Zunéchst erhalt man fur beide Modelle
nahezu identische Kurven (Abb. 5-13, oben), beide Modelle lassen eine sehr gute Uberein-
stimmung mit den MelRwerten zu. Mit den festgelegten Parametern wurden anschliel3end
die Kurven berechnet, die sich mit veranderten Werten der Eintrittskonzentrationen erge-
ben.

Im Fall der einfachen kinetischen Ansatze resultieren stets die gleichen Kurven, da jene
Gleichungen keine Abhangigkeit von der Frischgaszusammensetzung beinhalten. Die Dif-
ferenz zwischen Mel3werten und berechneten Kurven (durchgezogene Linien) steigt nach
Variation des Butadienanteils von 2 auf 1 % (Abb. 5-13, Mitte) und abermals nach Variati-
on des Sauerstoffanteils von 7 auf 10.5 % (Abb. 5-13, unten). Dagegen bleibt im Fall der
detaillierten Ansétze (gepunktete Linien) eine gute Ubereinstimmung erhalten.

In Tab. 5-13 ist das Ergebnis der Anpassungsrechnung fir alle relevanten Mel3reihen am
o/ y-Bismutmolybdat quantitativ festgehalten. Aufgefuihrt sind die Werte der Zielfunktion
nach Gl. 4-20 (S. 34), die zur besseren Ubersicht auf einen Referenzwert (kleinste Fehler-
summe bei detalllierten Gleichungen) bezogemden. Die fett kursiv gedruckten Zahlen
signalisieren, dafl3 hier die Anpassungsrechnung durchgefiihrt wurde. Wird die Anpassungs-
rechnung nur fir eine Frischgaszusammensetzung durchgeftihrt (Sauerstoff 7 %, Butadien
2 %), dann erhalt man fir die einfachen Ansétze, wie auch in Abb. 5-13 zu sehen ist, telil-
weise sehr hohe Fehlersummen. Nur wenn das Verhéltnis der Konzentrationen von Sauer-
stoff zu Butadien konstant bleibt, bleibt auch die Ubereinstimmung von Rechnung und
Messung.

Zwar steigt auch fur die detailierten Ansatze die Fehlersumme deutlich an, beispielsweise
auf den 8fachen Wert bepx= 10.5 % und xne= 1 %, doch kann hier nach wie vor von
Ubereinstimmung gesprochen werden (vgl. Abb. 5-13, unten). Von Klar sichtbaren Abwei-
chungen sind lediglich die Punkte der Nebenprodukte betroffen.



Moddlrechnung 63

1.0 ‘
' Frischgas:
Ic4Hs=20/° .
0.8 —---N\gircri 0, = T %l

einf. Modell
e detail. Modell

A Butadien
v Furan

m NP

¢ COx

t / (g-s)/cm3

Abb. 5-13: Vaded des A npassungsergebnisses ba versthiedenen Frischgasz usammensetzungen  un
V enwendung detalllierter bzw. enfacher Geschwindigk eitsgeichungen (partiele Oxidation von

Butadien aro/ y:BiMa; T= 420 °C, %i20= 10 %)

Die Hohe der Fehlersumme ist dartiber hinaus von der Streuung der Mel3punkte abhangig,
was die Vergleichbarkeit der Zahlen in Tab. 5-13 etwas einschrénkt. So betragt die bezoge-
ne Fehlersumme fir die Messung heix 7 % und xs16= 1 % zwar rund sechs, aus Abb.
5-13 (Mitte) ist jedoch zu ersehen, dal3 hier die Mel3werte selbst weniger gut korrelieren.
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Tab. 5-13: V egedc der reativen Fehlersummen be verschiedenen Frischgaszusammensetzungen und
V enwendung detalllierter bzw. einfacher Gesdhwindigk eitsgeichungen (partiele Ox idation von

Butadien aro/ y:BiMa; T= 420 °C, %i20= 10 %)

relative Fehlersumme

X2 Xautadien einfache GI.  detaillierte GI. einfache GI.
10.5 % 5.0% 20.6 77 0.6
10.5 % 3.0% 4.3 2.1 0.9
10.5 % 1.0 % 340.3 7.8 5.0
7.0 % 3.0% 37.2 7.3 15
7.0 % 2.0% 12 1.0 1.2
7.0 % 1.0 % 1135 6.1 5.9
35% 1.0 % 2.7 4.0 14
2.0% 2.0% 188.5 11.0 1.3

Gesamtsumme 708.3 47.0 17.7

max. Einzelsumme 340.3 11.0 59

* Anpassung an die jeweilige Mel3reihe

Das zeigt sich auch in den Fehlersummen des einfachen Modells, deren Parameter zusatz-
lich an alle MeRRreihen einzeln angepaldt wurden (rechte Spalte). Der Wert betragt fur diese
Melreihe ebenfalls etwa sechs trotz der erneuten Bestimmung der kinetischen Koeffizien-
ten. Allerdings ist das bereits das Maximum in dieser Spalte. Die Gesamtfehlersumme Utber
alle Mel3reihen betragt bei jeweils erneuter Anpassung des einfachen Modells weniger als
die Halfte verglichen mit dem detaillierten Modell mit nur einem Parametersatz.
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6 Diskussion

6.1 Modellrechnung

Mechanistische und globale Betrachtungsweise

Die Aufstellung eines aus verschiedenen Reaktionspfaden bestehenden Schemas zur Be-
schreibung des beobachteten Reaktionsgeschehens kann aus ganz unterschiedlicher Moti-
vation erfolgen. In diesem Zusammenhang stellt die thesenhafte Formulierung eines Net-
zes aus elementaren Reaktionsschritten fiir rein qualitative Betrachtungen das eine Extrem
dar (Abb. 6-1, links). Die im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrte Modellrechnung gemar3
Kap. 4 kann als das andere Extrem angesehen werden: Hier wurde die quantitative Be-
schreibung der Mel3ergebnisse in der Vordergrund geriickt bei Minimierung der bertck-
sichtigten Einzelheiten (Abb. 6-1, rechts).

_ elektrophile
. .n Butan Furan Sauerstofi- MSA
oxidative Abstraktion H Insertion (2)
Dehydrierung in Allylstellung Km12-C1
Km24-C2

Allyl- Iacton oG
oxidation 1,4 Sauerstoff- Divd Ayl m
. | ro- i
Butadien —_nsertion Insertion y 0><|dat|0n (4) COXx

furan

Abb. 6-1: Reaktionsnetze fur die partidle Oxidation von Butan zu MSA ; links: dementare Reakti-
onsschritte (nach [79]), redhts: Reaktionspfade zur Berechnung der Konzentrationsverlaufe

(gemal3 Kap. 4)

Beide Formulierungen der Reaktionsnetze beruhen letztlich auf der experimentellen Beob-
achtung und erfillen den jeweiligen Zweck, namlich die Veranschaulichung der vermutlich

ablaufenden elementaren Reaktionsschritte auf der einen sowie die Berechnung der Kon-
zentrationsverlaufe als Funktion der Verweilzeit auf der anderen Seite. Es mul3 dabei im
einzelnen klar unterschieden werden, welche Gesetzméaligkeiten folgerichtig aus der expe-
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rimentellen Beobachtung abgeleitet wurden, welche Bestandteile eher spekulativen Ur-
sprungs sind und welche Vereinfachungen gegebenenfalls bewul3t zugelassen wurden.

Ausgehend von Messungen der Reaktionskinetik im Bilanzraum Reaktor sind Rickschliis-
se auf katalytische Eigenschaften des Aktivmaterials moglich (vgl. Kap. 3.2, S. 20ff). Sofern
der Einflu3 von Stofftransportvorgangen auf die beobachtete Kinetik ausgeschlossen und
ein definiertes Reaktormodell (z. B. Pfropfstromungsrohr) der Auswertung zu Grunde ge-
legt werden kann, liefert die Analyse der MelRergebnisse die intrinsische Selektivitat des
Aktivmaterials bez. der Bildung der verschiedenen primaren Produkte (ohne Folgereakti-
on). Somit ist das zu verwendende Reaktionsnetz hinsichtlich der Parallelreaktionen vom
Edukt zu den primaren Produkten festgelegt. An dieser Stelle besteht eine klare Trennung
zu einer mechanistischen Formulierung wie in Abb. 6-1 (links). So ist MSA bei globaler
Betrachtungsweise des Reaktionsgeschehens eindeutig ein primares Oxidationsprodukt des
Butans und kein Folgeprodukt zuvor gebildeter Substanzen. Spezies, die nur auf der Kata-
lysatoroberflache existieren, kdnnen mit Messungen der Reaktionskinetik weder erfal3t
werden noch kénnen sie Bestandteil einer mathematischen Beschreibung des Reaktionsge-
schehens sein. Umgekehrt ist es unsinnig aus der Form einer experimentell ermittelten Ge-
schwindigkeitsgleichung auf den grundlegenden Mechanismus der Reaktion zu schlie3en.

Reaktionspfade und Reaktionsordnung

Die Messung der Reaktionskinetik ermdglicht prinzipiell die eindeutige Identifikation aller
tatsachlich ablaufenden, globalen Reaktionspfade. Dartiber hinaus kann die Reaktionsord-
nung bez. der einzelnen Edukte (hier stets: 1. organische Spezies, 2. Sauerstoff) fur jeden
einzelnen Pfad ermittelt werden. Der erforderliche Aufwand dafir ist allerdings immens.

Die Variationen der Modellrechnung in Kap. 5.3.1 haben gezeigt, da? mit den dort vorlie-
genden Informationen eine eindeutige Festlegung aller Folgereaktionen im allgemeinen Fall
nicht mdglich ist. Die beobachteten Zwischenprodukte miften zur weiteren Aufklarung
des Reaktionsnetzes unter den gleichen Bedingungen auch als Edukt eingesetzt werden.
Noch aufwendiger gestaltet sich die Ermittlung von Geschwindigkeitsgleichungen, deren
kinetische Koeffizienten keinerlei Abh&ngigkeit von den Konzentrationen der Gaskompo-
nenten enthalten, denn die Zwischenprodukte muf3ten daflr zusétzlich unter Variation der
Frischgaszusammensetzung als Edukt eingesetzt werden.

Auch wenn entsprechend umfangreiche Mel3ergebnisse vorliegen, bleibt die Interpretation
schwierig. Die komplizierten Vorgange an katalytisch aktiven, oxidischen Oberflachen zie-
hen unter Umstanden eine ebenso komplizierte Kinetik nach sich. Das bedeutet, daf3 der
Produktansatz nach Gl. 44, € k; - & - ¢4 fir eineexakteBeschreibung der MeRwerte
eventuell nicht ausreicht. Bei gleicher Parameteranzahl kdnnen andere Gleichungstypen
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wie beispielsweise Gl. 4-3 (S. 31, ,Mars/ van Krevelen®) geeigneter sein. An dieser Stelle
stellt sich die Frage, inwieweit es sinnvoll ist, von einer Reaktionsordnung als Potenz der
Eduktkonzentration zu sprechen. Das verdeutlicht der Vergleich der einfachen kinetischen
Ansatze

i = Kj E'“CBilE und r; =k; (6-1, 6-2)

bei alleiniger Betrachtung der Eduktumsetzung. Vorausgesetzt die beobachtete Kinetik
gehorcht einem Geschwindigkeitsgesetz nach Gl. 6-1, so kann eine Reaktions@rdnung
durch Anpassung der Parameter von Gl. 6-2 ermittelt werden. Der linke Teil von Abb. 6-2
zeigt die gute Ubereinstimmung der beiden entsprechenden Kurven (Vorgahewmh k

B), wenngleich zu erkennen ist, dal’ keine 100 %ige Deckung resultiert. Wird nun jedoch
bei konstanten kinetischen Koeffizienten die Eintrittskonzentration des Edukts verdop-
pelt, entsteht eine deutlichere DiffereA £qu= 0.05).

1.0
nach Gl. 6-1
------ nach Gl. 6-2
YEdukt
k;=1.0 m’/(g-s)
0.5 B = 2.0 m*mol
k;j =0.43 mol"*-m™/(g-s)
a=0.73
0.0

t / (g-s)/cm3

Abb. 6-2: V eded der kinetistchen A nsétze nach Gl. 6-1 und 6-2; links: gotimale A nndherung von
Gl. 6-2 an 6-1, rethts; A bweichung nach V erdapplungs@n:x

An dieser Stelle stellt sich aber auch die Frage, inwieweit es sinnvoll ist, bei Messungen der
globalen Reaktionskinetik Feinheiten in den Geschwindigkeitsgleichung zu unterscheiden.
Zum einen ist die Mel3genauigkeit begrenzt und die Mel3werte unterliegen einer gewissen
Streuung, zum anderen kdnnen Temperatur- und Konzentrationsgradienten sowie eine
Abweichung vom vorausgesetzten Stromungsprofil fir die beobachteten Unterschiede
verantwortlich sein.
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Des weiteren reprasentiert die Kurve der Eduktkonzentration bei den im Rahmen dieser
Arbeit untersuchten Oxidationen stets die Abreaktion des Edukts Uber verschiedene Pfade;
die Kurve ergibt sich also nicht wie im Beispiel in Abb. 6-2 aus einem sondern aus der Su-

perposition mehrerer funktionaler Zusammenhange, wodurch die Unterscheidung von

Feinheiten weiter erschwert wird.

Abb. 6-3 zeigt, dal3 ein Abfall der Werte der normierten Eduktkonzentration, die der Be-
obachtung nach tber eine abklingenden Exponentialfunktion miteinander korreliert sind
(1. Ordnung), aus verschiedenen Geschwindigkeitsgleichungen hervorgehen kann. Liegt
nur das Ergebnis einer Messung vor, so kann nicht zwischen den Féllen a), b) und c) diffe-
renziert werden; auch die im Diagramm nicht dargestellten Werte der Produktausbeuten
lassen sich mit einer Modellrechnung, die auf einer der Varianten a), b) oder c) beruht, mit
den geeigneten Parametern einwandfrei abbilden.

Eine Unterscheidung der Konzentrationsabhangigkeiten gelingt dagegen, wenn Messungen
bei verdnderter Zusammensetzung des in den Reaktor geleiteten Frischgases berucksichtigt
werden (s. Kap. 5.3.2, S. 60ff).

— a) Butadien — Produkte
1.0

A MeRwerte =K1 [ayadien
______________________ * b) Butadien — Produkte
YButadien ! ! k m m 0.5
: : —_ml Butadien 02
054 ------8&- i 1+Bm8utadien
organ. Prod.
"""""""" — kmlb |jButadien
+ )
- . c¢) Butadien 1+B [Goyragien
0.0 . : . : _
0 é 1I0 r _kmla |EButadien Ij02

t /(g-s)lem’ COx

Abb. 6-3: Mdgiche Ursachen fiir becbadhteten A bfall v@mdé gemald 1. Ordnung a) 1. Ordnung
in Butadien, b) Summe Ordnung in Butadien und Sauerstdf geich 1, ¢ Paralldreak tionen
mit Ordnung k leiner und gti3er 1; (Mel3werte aus A i2,55. 60)

Fur die Unterscheidung der Falle a) und b) genigt dabei die Betrachtung der verénderten
Eduktwerte; fir die Unterscheidung der Falle b) und ¢) muf3 auRerdem die Produktvertei-
lung zu Beginn der jeweiligen Umsetzung, wenn noch keine Folgereaktion abgelaufen sind
(,Kornselektivitat®), beriicksichtigt werden.
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Unter der Mal3gabe einer minimalen Erh6éhung der Parameteranzahl, die die Einbindung
der beobachteten Tendenzen bei Frischgasvariation erforderlich machte, wurden in Kap.
5.3.2 verschiedene kinetische Ansétze in variierter Zuordnung zu den Reaktionspfaden
ausprobiert. Eine zufriedenstellende Beschreilallergunter Frischgasvariation erhaltenen
Melreihen resultierte, als jedem Pfad ein Ansatz nach Gl. 4-3 (,Mars/ van Krevelen®) zu-
gewiesen wurde, und die Pfade 3 sowie 1.4 mit dem Faktom:%;1 eine erhohte Sauer-
stoffabhé&ngigkeit erhielten.

Dabei wurde keine umfassende Optimierungsrechnung programmiert, die die kinetischen
Koeffizienten aus einer gleichzeitigen Anpassung an die Daten aller acht vorliegenden
Melreihen bestimmt. Vielmehr wurden die kinetischen Koeffizienten nach Vorgabe des
Gleichungssystems aus der Anpassung an nur eine MelRrgia&E2 %, =7 %) er-

mittelt. Die Potenz von 0.4 z&hlt auch als weiterer Parameter, der jedoch nicht in der An-
passungsrechnung variiert sondern vorgegeben wurde.

Einfache oder detalilliete Rechnung

Letztlich bestimmen die zur Verfligung stehenden Informatiandader Zweck der Mo-
dellrechnung, wie detailliert Reaktionsnetz und Geschwindigkeitsgleichungen ausgefuhrt
werden.

In Kap. 5.3.2 wurde gezeigt, wie mit neuen Informationen aus Messungen bei veranderter
Frischgaszusammensetzungufien Xo2) die Gleichungen verfeinert und damit die Ab-
hangigkeiten von den Eduktkonzentrationen genauer wiedergegeben werden kdnnen.
Doch darf daraus nicht geschlossen werden, daf die optimalen Geschwindigkeitsansétze
fur alle Pfade + j bereits gefunden seien. Zumindest hinsichtlich der Folgereaktionen feh-
len noch Informationen.

Auf der anderen Seite haben die Auswertung der acht betreffenden Mel3reihen und die
daraus abgeleitete modellmaidige Beschreibung Klarheit hinsichtlich der folgenden Punkte
gebracht:

die Reaktionsordnung in Butadien ist kleiner eins

die Reaktionsordnung in Sauerstoff ist groRer null

die unselektiven Reaktionspfade sind starker von der Sauerstoffkonzentration
abhangig als der parallele Pfad zu Furan

Der letzte Punkt ist keine notwendige Konsequenz aus dem grof3erem Sauerstoffobedarf bei
Bildung der hdher oxidierten Spezies aus dem Edukt. Eine wahrscheinliche Interpretation,
die mit dem heutigen Verstandnis von Reaktionen an oxidischen Oberflachen Uberein-
stimmt [50, 51], ist, dal’ die unselektive Oxidation unterilggteg von sowohl Gitter- als

auch ,elektrophilem* Oberflachensauerstoff stattfindet.
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Fur die quantitative Charakterisierung der katalytischen Eigenschaften ist die komplizierte
Form der Modellrechnung jedoch weniger geeignet. Um jene aus den Mel3daten abzuleiten
wurde bereits auf die Kenngrol3en Aktivitatsparameter und Kornselektivitat (Tab. 5-7, S.
51) zuriickgegriffen, welche aus der einfachen Modellrechnung (Kap. 4) stammen. Diese
Kenngréf3en erlauben einen bersichtlichen Vergleich der kinetischen Eigenschaften, die
sich bei Anderung der Betriebsparameter oder des Katalysators oder auch der eingesetzten
Edukte ergeben.

Im Bezug auf Anderungen der Frischgaszusammensetzung kann gesagt werden, daR im
Fall des unkomplizierten Modells auf Grund der vereinfachten Geschwindigkeitsgleichun-
gen die beobachteten Unterschiede hinsichtlich der Umsetzungsgeschwindigkeit und des
Selektivitatsverhaltens sich in veranderten Parameterwerten &uf3ern, wahrend jene Unter-
schiede im Fall des komplizierten Modells implizit im Gleichungssystem enthalten sind. Da
bei Berlcksichtigung der genaueren Konzentrationsabhangigkeiten die Gleichungen fir
verschiedenen Katalysatoren oder verschiedene Reaktionen (Edukte) angepaldt werden
mussen, muften in einen Vergleich neben veranderten Parameterwerten auch die veran-
derten Geschwindigkeitsgleichungen einbezogen werden.

Steht die quantitative Beschreibung im Vordergrund, so bietet die Verwendung einfacher
Gleichungen, die nur die wesentlichen Abhangigkeiten des reagierenden Systems beriick-
sichtigen, insgesamt die folgenden Vorteile:

die geringe Anzahl der Anpassungsparameter und die einfache Form der Ge-
schwindigkeitsgleichungen bewirken eine hohe Aussagekraft und gute Ver-
gleichbarkeit der Parameter

bei Verwendung der einfachen Gleichungen und erneuter Bestimmung der Ge-
schwindigkeitskonstanten nach Anderung der Frischgaszusammensetzung wird
insgesamt eine genauere Beschreibung erreicht

die Modellrechnung kann durchgefuhrt werden, ohne daf} Mel3ergebnisse vor-
liegen, die unter Anderung der Frischgaszusammensetzung erhalten wurden

der rechnerische Aufwand ist gering

Die grundlegende Voraussetzung fur die Verwendung einer Modellrechnung ist natirlich
immer eine gute Ubereinstimmung zwischen den berechneten und den gemessenen Wer-
ten.

In Kap. 5 finden sich zahlreiche Abbildungen, die in dieser Hinsicht die Eignung der
Rechnung mit kinetischen Anséatzen nur 1. Ordnung in der Konzentration des jeweiligen
Kohlenwasserstoffs belegen. Im Fall der Frischgasvariation/aaBismutmolybdat wur-

de mit den einfachen Gleichungen bei Anpassung an jede einzelne Mel3reihe insgesamt



Moddlrechnung 71

Uber alle Mel3reihen ein deutlich besseres Anpassungsergebnis erzielt als mit den kompli-
zierteren Gleichungen, die zwei Parameter mehr enthalten und dafir mit nur einem Para-
metersatz auskommen (vgl. Fehlersummen in Tab. 5-13, S. 64). Die Erkenntnisse dieser
Arbeit lie3en keine Motivation fiir eine aufwendige Optimierungsrechnung sichtbar wer-
den, die das Ergebnis fiur letztgenannten Fall noch hatte verbessern kénnen.

Es gelingt durchaus auch mit der einfachen Modellvorstellung, ohne Beriicksichtigung der
Sauerstoffabhangigkeit, den Einflul reaktionstechnischer MaRnahmen zu antizipieren, um
die Ausbeute an der gewtinschten Substanz, dem Wertprodukt, zu erhdéhen. An der parti-
ellen Oxidation von i-Buten konnte in [49] gezeigt werden, dal? mit den fur verschiedene
Temperaturen bestimmten kinetischen Koeffizienten das Ergebnis fir einen Reaktor mit
Temperaturprofil richtig vorausberechnet werden kann.

Einzelheiten der einfachen Modellrechnung

Die einfache Modellrechnung gemal? Kap. 4 wurde in erster Linie zur Bestimmung der
KatalysatorkenngroRennk KSwe, Awp und ma¥yp genutzt. Hinsichtlich der geforderten
Ubereinstimmung von berechneten und gemessenen Werten, darf bez. der Kurve der
Eduktwerte eine gewisse Abweichung zugelassen werden, sofern die Produktverteilung
weiterhin genau wiedergegeben wird.

Von allen in Kap. 5 gezeigten Beispielen der normierten Konzentrationen als Funktion der
Verweilzeit wird lediglich in Abb. 5-6 (S. 45, Butadien zu MSA am VPO-Katalysator) eine
nur maflige Kongruenz von Rechnung und Messung erzielt. Im Diagramm der Reaktorse-
lektivitaten und der Wertproduktausbeute tiber dem Umsatz ist die Ubereinstimmung da-
gegen gut, die Ungenauigkeit beschrankt sich somit auf die einzige dimensionshafte Kenn-
grofe, den AktivitatsparametenikDer Verlauf der Eduktkonzentration Uber der Verweil-

zeit verrat, dafl3 die Werte hier einer Kinetik gebrochener Reaktionsordnung gehorchen,
also beispielsweise mit einem Ansatz des Trgsc/(1+B-c) genauer wiedergegeben wer-

den konnten (Abb. 6-4). Im Hinblick auf eine vergleichbare Beschreibung des Aktivitats-
verhaltens wéare die erreichte, genauere Beschreibung der MelRwerte allerdings nur von be-
grenztem Nutzen, da mit dem Anpassungsparameter B das Krimmungsverhalten der
Kurve variabel wird, was die Bestimmung eines Referenzumsatzes zum Vergleich der Um-
setzungsgeschwindigkeit in verschiedenen Messungen erforderlich macht [49, 52].

Abb. 6-4 veranschaulicht diesen Sachverhalt: Angenommen die durchgezogene und gestri-
chelte Linie waren die exakte Reprasentation der Werte zweier Mel3reihen, so wéare die
Umsetzung bis zu einem Umsatz von ca. 72 %dde~0.28) nach der durchgezogenen
Linie schneller, bei groReren Umsatz aber nach der gestrichelten.
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Abb. 6-4: Besthrebung der nam. Konzentration Butadiens mit Ansatz erster/ gebrochener Ordnung
(Daten aus Abb. 5-6, S. 45)

Auch betreffend der anderen in Kap. 4 definierten Kenngré3en mufd nattrlich die Eindeu-
tigkeit gewahrleistet sein. Als unproblematisch kbnnen in diesem Zusammenhang die ma-
ximale Ausbeute am Wertprodukt und die Kornselektivitdt bez. der Wertproduktbildung
bezeichnet werden, da fur die Ermittlung dieser Gro3en lediglich zwischen den MelRwerten
interpoliert bzw. Uber sie hinaus extrapoliert wird. Die Zuverlassigkeit dieser Werte ist nur
dann eingeschrankt, wenn in weitem Bereich Uber die gemessenen Werte hinaus extrapo-
liert werden muf3te.

Der Stabiltatsparameter, der die Geschwindigkeitskonstanten von Bildungsreaktion und
Abreaktion eines Wertprodukts ins Verhéltnis setzt, kann dagegen nicht aus jeder beliebi-
gen Anordnung eines Reaktionsnetzes isoliert werden (Tab. 6-1). Wenn das Wertprodukt
wie in Variante 5 sowohl tber einen direkten als auch einen indirekten Pfad entsteht, ist
das nicht mdglich. Formal kann ein Stabilitatsparameter fir die Methacrylsaure in Variante
3 berechnet werden. Das ist jedoch irrefihrend, da - wie in Kap. 5.3.1 dargelegt — keine
klare Festlegung der Folgereaktion von Methacrolein aus den Mel3daten abgeleitet werden
konnte.

Um Fehlinterpretationen zu vermeiden ist grundsétzlich darauf zu achten, daf3 aus der An-
passungsrechnung nur eine Kombination der Parameterwerte hervorgehen kann, welche
zu einer minimalen Fehlersumme fiihrt. Das verdeutlicht die Ubersicht in Tab. 6-1: Die
Varianten 2 und 4 sind bez. der Parametes lnd kn24 bzw. kn2s und knzs nicht eindeutig

(Kap. 5.3.1). Daher sollte einer der betreffenden Reaktionspfade gestrichen werden (
Varianten 1 und 3), auch wenn die Umsetzung von Furan bzw. MA vermutlich Uber jeweils
beide Reaktionswege ablauft.
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Widerspruchlich erscheint zunachst die Aussage, die Variante 5 filhre zu einer eindeutigen

L6sung, nicht jedoch die Variante 2, der das gleiche Reaktionsnetz zu Grunde liegt. Tat-

séchlich bestimmen aber die konkreten Verlaufe der Reaktorselektivitaten tber dem Um-

satz das Mal3 an Informationen, das aus ihnen gewonnen werden kann. Beginnt die Reak-
torselektivitat bez. eines bestimmten Produktes beispielsweise bei kleinem Umsatz mit ei-

nem Wert gro3er null und steigt im folgenden an, dann mul3 dieses Produkt in einer Paral-
lel- und einer Folgereaktion gebildet werden (Wjhvsa in Abb. 5-3, S. 41). Umgekehrt

kann aus einer monoton fallenden Kurve nicht geschlossen werden, das zugehdrige Pro-
dukt entstehe ausschlief3lich direkt aus dem EduktR&gl.in Abb. 5-7, S. 49).

Tab. 6-1: Eindeutigket der Parameter in verschiedenen V arianten des Reaktionsnetzes (kinetisthe
Ansétze nur 1. Ordnung)

Variante Reaktionsnetz Eindeutigkeit bez.
Ai Kim,i
Furan
(2)
/ . .
1 Butadien (1) —\:(4) COx AFuran ja ja
NP
Furan
(2)
2 Butadien (1) % (4) COx AFuran Ja nein
\(3) /
NP
MA
(2)
/ . .
3 i-Buten (1) (4) COx Awas, (jay Ja
@
MAS
MA
(2)
/ \ . =~V
4 i-Buten (1) 4%» (4) COX Amas, nein (ja)
@
MAS
MSA
/(2) \ '
S Buten (1) (4) COX Amsa, Nein (jay
NP

*s. Text
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Des weiteren ist die Abreaktion von MSA in Variante 5 durch die kleine Geschwindig-
keitskonstante des gewissermallen zeitlich von dem Ubrigen Reaktionsgeschehen getrennt.
Die Bestimmung dieser kinetischen Konstante kann nur dann gelingen, wenn die Reaktion
Uber den praktisch vollstandigen Umsatz des Edukts hinaus weitergeftihrt wird. Gleiches
gilt fur die Konstante ks4 in Variante 4. In sdmtlichen Reaktionsnetzen in Tab. 6-1 wur-
den die Substanzen bzw. Substanzgruppen Edukt, Wertprodukt, Nebenprodukte;und CO
bertcksichtigt.

Die Zusammenfassung mehrerer Spezies, die nicht im Detail interessieren, zu Substanz-
gruppen ist ohne Zweifel verntinftig, darf aber nicht vollig willkiirlich geschehen. Aus der
Perspektive der Anpassungsrechnung kénnte das Reaktionsnetz nach Variante 1 problem-
los auf ein Dreiecksschema (Butadien, Furan, Verbrennungsprodukte) reduziert werden,
wahrend ein Dreiecksschema im Fall von Variante 5 nicht geeignet ware, den ansteigenden
Verlauf der Reaktorselektivitat bez. MSA wiederzugeben.

In der Regel ist die Zusammenfassung von Spezies, die gleichartig reagieren, unproblema-
tisch. So konnten 1-Buten und 2-Buten, die sich zudem schnell ineinander umwandeln, als
Eduktgruppe behandelt werden, obwohl die Einfihrung einer Eduktgruppe in den meisten
Fallen nicht sinnvoll ist.

6.2 Die partielle Oxidation von Butadien zu Furan

Vergleich mit Literaturdaten

Fur die partielle Oxidation von Butadien konnte bislang kein Katalysator gefunden werden,
der die Reaktion - im Hinblick auf ein industrielles Verfahren — mit geniigend hoher Selek-
tivitat zum Wertprodukt Furan lenkt.

Die Ubersicht gesammelter Literaturdaten in Abb. 6-5 zeigt, dal? die Reaktorselektivitét
auch bei kleinen Umsatzen unterhalb 50 % bleibt und dal3 die maximale Ausbeute im ge-
samten Umsatzbereich auf etwa 20 % begrenzt ist. Eine Ausnahme bilden die Werte aus
[6], sie heben sich deutlich von den Ubrigen Zahlen ab, die Furanausbeute erreicht knapp
30 %. Es handelt sich dabei um Messungen an eiffedrKatalysator mit einem P/ V-
Verhéltnis von 0.96, der nach der organischen Praparationsmethode hergastelliDie

hohen Werte wurden nur bei einem ungewdhnlich niedrigen Verhéltnis von Sauerstoff zu
Butadien von 1.5 - 2 gemessen. Allerdings scheiterte ein umfangreich angelegter Repro-
duktionsversuch in [53]. Die besten Werte wurden dort bei einem Sauerstoff zu Butadien
Verhéltnis von 3 — 4 erzielt. SAmtliche Variationen des VPO-Katalysators einschlief3lich der
Dotierung mit verschiedenen weiteren Metallen fiihrten auf Ausbeutewerte unter 10 %.
Nur die Messung an einem undotierten VPO-Katalysator, bei der das Frischgas zu 83 %
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Wasser enthielt, erzielte 11 %. Die Literaturdaten deuten insgesamt daraufhin, daf3 an
VPO-Katalysatoren maximal um 10 % Furan erreicht werden kdnnen.

0,
1.0 Y:‘:ZO% 1) keine genaue Umsatzangabe Z ng (83 %10 [5..3]
Y=10% :\ : 2) verschiedene Temperaturen
L R Rt o LavPo
Y=5%; % ! ! ! o AgVPO-1

0.8 of--d---h et e e . o AgVPO-2 "
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Furan  eche e e e —A— USHO [55]
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Abb. 6-5: Reaktarsdektivitét bez. Furan Uber dem Umsatz, L iteraturdaten und eigene Mel3werte (s. a.
Anhang Tab. 8-10, S. 115)

Die ausgefillten Quadrate in Abb. 6-5 stehen flr eigene Mel3ergebnisse an VPO-
Katalysatoren. Die Aktivmaterialien der beiden eingesetzten Katalysatoren waren trotz
gleichen P/ V-Verhéltnisses nicht identisch, doch die etwa doppelt so grof3en Selektivitats-
werte im Fall des Schalenkatalysators (VPO auf Trager) deuten auf einen Effekt des Stoff-
transportes hin, zumal der Schalenkatalysator bez. der MSA-Bildung weniger selektiv war.
Die durchgefuhrten Abschatzungen zum Vergleich der Zeitkonstanten von Reaktion und
Diffusion bestatigen diese Interpretation (s. Anh@rg S. 104). Die Abbildung verdeut-

licht, da? neben den VPO-Katalysatoren (Quadrate) auch avidaalysatoren (Rau-

ten) nicht zu den geeigneten Substanzen zé&hlen. Lediglich ein Wert (B§Wsd5 19 %

bei U=70 %) liegt oberhalb der 10 %-Ausbeute-Linie. Dieser stammt aus der eigenen Mes-
sung an einer nicht stabilen Ag-V-O-Phase (s. Kap. 5.1.4). Die Versuche eine definierte,
unter Reaktionsbedingungen stabile Ag-V-O-Phase mit gleichen katalytischen Eigenschaf-
ten herzustellen, blieben erfolglos (z. B. AgV-2). Die Ergebnisse an silberhaltigen V-P-O-
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Phasen aus [53] zeigen gegenluber den eigenen Ergebnissen an den Ag-V-O-Phasen keine
Verbesserung.

Eine gute Ubereinstimmung der Angaben zeigt sich bei den Selektivitatswerten bez. der
Reaktion an deHeteropolysaure CsHPMo12040. In einer breit angelegten Reihenunter-
suchung fand Ai [60] heraus, dal3 das einfache Céasiumsalz dieser Heteropolyséure die be-
sten Resultate ermoglicht. Zahlreiche andere Kationen oder der Austausch mehrerer Was-
serstoffatome bewirkten schlechtere Ergebnisse. Mit etwa 20 % Ausbeute heben sich diese
Werte von den anderen erkennbar ab. Allerdings blieb dieser Wert bei der eigenen Mes-
sung nicht Gber mehrere Tage auf dem hohen Niveau. Umsetzungsgeschwindigkeit und
Selektivitdt zu Furan sanken allméhlich, weshalb die Messungen an der Heteropolysaure
nur an dieser Stelle vergleichend erwahnt werden und keine weitergehende Auswertung der
Reaktionskinetik durchgefiihrt wurde. Der Grund fur die instationaren Werte war hier
nicht wie im Fall des oben erwahnten Ag-V-Katalysators eine Phaseninstabilitat des Mate-
rials, vielmehr kam es zu einer Verkokung. In [54] und [60] werden diesbeziiglich keine
Angaben gemacht.

In diesem Kontext erscheinen neben der U-Sh-O-Phase [FBijstieitmolybdate als die

derzeit geeignetsten Katalysatoren fiir die partielle Oxidation von Butadien zu Furan. Bei
der eigenen Messung wurde an der 50 %igen Mischungi-auad y-Phase (insgesamt

Bi/ Mo = 1) eine Ausbeute von knapp 12 % erzielt. Der Wert aus [44] an einem &ahnlichen
Bismutmolybdat bei allerdings anderen Reaktionsbedingungen (49820¢%0 gegen-

Uber 400 °C, =7 %) deckt sich mit der eigenen Beobachtung. Vielversprechend erschei-
nen auch die Werte aus [57], bei der das Bi/ Mo-Verhaltnis ebenfalls eins betrug. Der Ka-
talysator enthielt dort nur 10 %-Gew. Bismutmolybdat, die in einer Matrix aus(Ai2-

tas) fein verteilt wurden. Unklar bleibt, ob diese Werte zeitlich stabil sind, da im weiteren
der Arbeit von erheblicher Restrukturierung der Kristallphase des (Kiéstallitgrofie,
Umwandlung in Rutil) wahrend der Reaktion die Rede ist.

Die Reaktorselektivitdt und maximale Ausbeute an Furan

Interessant ware betreffend der letztgenannten Ergebnisse in jedem Fall die Angabe weite-
rer Werte der Reaktorselektivitat fir hohere Butadienumsatze bei konstanter Temperatur.
Insbesondere bei Wertprodukten, die schnell weiterreagieren, erlaubt die Messung nur ei-
nes Wertes der Reaktorselektivitdt keine Beurteilung der Eignung des Katalysators. Zur
Steigerung des Umsatzes wird wie in [57] haufig bei sonst konstanten Reaktionsbedingun-
gen die Temperatur erhdht, da dies in der Regel den geringsten Aufwand bedeutet. Ein
derartiges Vorgehen liefert jedoch nur dann aussagekraftige Daten, wenn weitere Messun-
gen am gleichen Katalysator eine Temperaturunabhangigkeit der Produktverteilung besta-
tigen. Anderenfalls resultieren irreflihrende Informationen, wie die in Abb. 6-6 zusammen-
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gestellten Daten der eigenen Messung ardénase des Bismutmolybdats verdeutlichen.

Die ausgefuliten Symbole reprasentieren diejenigen MelRwerte, die bei etwa identischer
Verwelilzeit der Reaktionsgase am Katalysator jedoch bei verschiedenen Temperaturen
(360-440 °C) erhalten wurden. Der ansteigende Verlauf der Reaktorselektivitéat bei steigen-
dem Umsatz vermittelt eine falsche Vorstellung von den tatsachlichen Gegebenheiten. Die
MeRRwerte, die bei konstanter Temperatur (380, 440 °C) aufgenommen wurden, belegen,
dal3 auch hier die Reaktorselektivitat aufgrund der schnellen Weiterreaktion des Furans mit
dem Umsatz deutlich abfallt.

Sofern die Produktverteilung mit nur einem Zahlenwert charakterisiert werden soll, bietet
sich die Angabe des Maximums der Furanausbeute an. Die Bestimmung des Maximums
erfordert jedoch ebenfalls die Variation der Kontaktzeit der Reaktionsgase am Katalysator
bei konstanter Temperatur. Einige der in Abb. 6-5 eingetragenen Daten sind solche Maxi-
malwerte, wie auch diejenigen, die die Heteropolysaure betreffen. Die Information bleibt
aber unvollstandig, bei Betrachtung der Abb. 6-5 stellt sich die Frage, ob an der Hetero-
polysédure - abgesehen von dem Problem der Verkokung - die Umwandlung von Butadien
in Furan nicht mit relativ hoher Selektivitdt von beispielsweise 60 % durchgefihrt werden
konnte, wenn der Umsatz auf ca. 10 % begrenzt wirde. Die eigene Messung hat jedoch
ergeben, dal3 dies nicht mdglich ist, auch bei geringen Umsatzen lag die Reaktorselektivitat
stets unter 40 %.

1.0

0.8 —

Furan ]

0.6 —

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Umsatz

Abb. 6-6: Reaktorsdektivitat bez. Furan Uber dem Umsatz, fir Katglsitdo mit E dukt But-
adien; TR=360-440 °C, %uadieT™2 %0, X02=7 %, XH20=10 %
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Diese Uberlegungen zeigen, daR zur erschopfenden Beschreibung des Selektivitatsverhal-
tens wenigstens zwei Zahlenwerte benotigt werden. Im Rahmen dieser Arbeit wurden zu
diesem Zweck in der Regel die Kornselektivitat bez. des Wertprodukts sowie die maximale
Ausbeute am Wertprodukt bestimmt, alternativ kdnnten auch Kornselektivitdt und Stabi-
litatsparameter herangezogen werden (vgl. Kap. 4.4).

Die hohe Reaktivitdt des Furanmolekils machen die MelRergebnisse des weiteren beson-
ders abhangig vom potentiellen Einflu® der Diffusionsprozesse im Katalysatorkorn. Wie
oben angesprochen, sind die niedrigeren Werte der Furanausbeute am VPO-Katalysator
verglichen mit denen am ,VPO auf Trager“ (Abb. 6-5, eigene Ergebnisse) auf den Stoff-
transporteinflul zurickzufihren.

Abb. 6-7 zeigt, dal3 unter den jeweiligen Reaktionsbedingungen die maximale Furanaus-
beute wesentlich stérker zurtickgeht als die von MSA, wenn das Verhéltnis der Zeitkon-
stanten fir Diffusion und Reaktion (Thiele-Zahl) ansteigt. Zur Berechnung der Kurven-
verlaufe in Abb. 6-7 wurden die Kenngréf3en Kornselektivitat und Stabilitdtsparameter aus
Tab. 5-1 und 5-6 mit den GI. 8-32, 8-34 (S. 117) und 4-24 (S. 37) ausgewertet.

Ein Einflu3 des Stofftransports auf die beobachteten Mel3gréf3en ist vor allem dann zu
erwarten, wenn ein Katalysator hoher Aktivitat bei grol3er charakteristischer Lange der
Formkorper zum Einsatz kommt. Mit hoher Geschwindigkeit wird Butadien an den
V-P-Oxiden, mit niedriger Geschwindigkeit an den Bismutmolybdaten umgesetzt. In [53]
wurde ein VPO-Granulat (1.25 — 2.5 mm) eingesetzt, moglicherweise sind jene Ergebnisse
von Effekten des Stofftransportes tberlagert.

1.00 ,
NA (Kat.: VPO, x(Butan)=1.5 %, 380 °C)
Yol 0707 N
maXYWP(q) R 0) Furan (Kat.: a/y-BiMo, x(Butadien)=2 %, 400 °C)
0.504 - - -onooneoe T -
0.254 <<
0.00 T T
0 1 2 3
¢

Abb. 6-7: Rédative A bnahme der maximal ereichbaren W etproduk tausbeute als Funktion der Thiele-
Zah! fur das relativ stabile W ertprodukt MSAwéa=25) und das weniger stabile Furan
(AFura=0.33)
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Geringe Selektivitdt zu Furan

Von den thermodynamischen Daten her ist die Reaktion von Butadien zu Furan nicht li-
mitiert, somit kann theoretisch eine Umwandlung mit 100 %iger Selektivitat erreicht wer-
den. Eine auf Wissenschaft oder Empirie basierende Anleitung zur Herstellung eines flr
eine beliebige Reaktion ,mafigeschneiderten” Katalysators existiert jedoch nicht. Hetero-
gen katalysierte Reaktionen sind derart komplex, dald selbst das Verstandnis gut funktionie-
render und intensiv erforschter Systeme Schwierigkeiten bereitet, besonders gilt dies fur die
Reaktion an Oberflachen, die so uneinheitlich aufgebaut sind wie die von Mischoxiden. Bei
der Suche nach neuen Katalysator kann zwar auf Erfahrungswerte zuriickgegriffen, letzten
Endes mul} aber einfach ausprobiert werden.

Angenommen es wurde ein geeignetes Aktivmaterial gefunden, das die gewlinschte Mole-
kilspezies mit hoher Selektivitat bildet, so bleibt bei partiellen Oxidationen dartber hinaus
die Schwierigkeit, die exergonische Reaktionsabfolge

Kohlenwasserstofts ... - Wertprodukt- ... -~ Kohlendioxid

genau an der richtigen Stelle zum Stillstand kommen zu lassen. Letztgenanntes erfordert
zwei voneinander unabhangige Eigenschaften des Katalysators: Zum einen mul3 das auf
der Katalysatoroberflache zunachst noch gebundene Wertproduktmolekil ohne weitere
Umwandlung desorbieren kdnnen, zum anderen sollte die katalytische Oberflache eine
madglichst geringe Aktivitat fur die weitere Umsetzung des Wertproduktes bieten.

J/_\&_» 7\ —’@J\?&ﬂo

....... . Furan Dihydro- Croton-
Cﬁ Cﬁ C|) furan aldehyd

— T — I
1,2-Epoxybuten
i 1 BS/J,»

0 Methylvinylketon

Abb. 6-8: Mddidhe primare Oxidationsproduk te des Butadiens
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Wie in Abb. 6-8 schematisch dargestellt ist, kann Furan zusammen mit Dihydrofuran,
Crotonaldehyd, Methyivinylketon un@,4-Epoxybuten als primares Oxidationsprodukt
angesehen werden und steht somit ganz am Anfang der (selektiven) Reaktionskette.

Im Rahmen dieser Arbeit wurden nur in wenigen Fallen in geringen Mengen andere prima-
re Oxidationsprodukte als Furan detektiert. Lediglich in einer Messung an der Heteropoly-
saure bei relativ niedriger Temperatur von 320 °C entstanden etwa 5 % Crotonaldehyd.
Offenbar ist die Furanbildung bei Temperaturen deutlich tber 300 °C gegenuber der Bil-
dung der anderen Produkte beginstigt. 3,4-Epoxybuten a3t sich selektiv an einem Silber-
katalysator herstellen, bei hoherer Temperatur entsteht daraus Dihydrofuran (vgl. Kap.
2.4).

Die Daten in Abb. 6-5 zeigen zum einen, dal} die eingesetzten Materialien die geforderte
geringe Aktivitdt bez. der Oxidation von Furan nicht aufweisen (starker Abfall der Reak-
torselektivitat mit zunehmendem Umsatz). Die Geschwindigkeitskonstante fiir die Weiter-
reaktion Furans ist im Fall ded y-Bismutmolybdats beispielsweise um den Faktor drei
groer als diejenige fur die Bildung des Furansq{+=0.33). Zum anderen ist zu sehen,

dal die Selektivitat bez. der Furanbildung auch ohne den Einflul3 der relativ schnellen Fol-
gereaktion, d. h. zu Beginn des Reaktionsgeschehensofnselektivitat), mafig ist. Die
hochste Kornselektivitdt betrug bei den eigenen Messungen knapp B % (
Bismutmolybdat, 440 °C). Eine Extrapolation der Literaturwerte gegen Umsatz null ist
nicht moglich; die angegeben Reaktorselektivitaten deuten aber auf Werte der Kornselekti-
vitat von etwas uber 50 % fur das Bismutmolybdat auf Titanoxid und etwas tber 40 % fir
das Uran-Antimon-Oxid hin.

Ob die Katalysatoren die Formierung von Furan aus Butadien generell nur mit mafiger
Selektivitét erlauben, oder ob lediglich die Desorption des Furanmolekils bzw. dessen
Vorlaufer von der Oberflache nicht oder nur teilweise gelingt, kann ohne weitere Untersu-
chungen nicht gesagt werden. Im Fall des VPO-Katalysators kann jedoch davon ausgegan-
gen werden, daf3 die MSA-Bildung tber die Zwischenstufe Furan ablauft (s. Kap. 6.3). Das
gilt sogar fir die Reaktion des Butans bei der praktisch keine organischen Nebenprodukte
in der freien Gasphase beobachtet werden kénnen. Bei der Reaktion des Butans wurden
Werte der Kornselektivitat bez. MSA von Uber 70 % ermittelt (Tab. 5-1), folglich muf3 Fu-
ran als Vorstufe mit mindestens ebenso hoher Selektivitat entstehen.

Partielle Oxidation an Bismutmolybdaten

Bereits 1964 fuhrte Adams [44] die partielle Oxidation von Butadien an einem Bismutmo-

lybdat-Katalysator durch. Dabei handelte es sich jedoch in erster Linie um eine ergdnzende
Messung zur Reaktion der Butene und Propen, Butadien stellte zu jener Zeit kein attrakti-
ves Ausgangsmaterial dar (s. Kap. 2.1). Das eingesetzte Bismutmolybdat bestand vermut-
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lich aus einer Mischung von- und y-Phase, wie aus den Angaben zur Praparation

(Bif Mo=1, Tkar=450 °C) geschlossen werden kann. P#hase entsteht erst bei Tempe-
raturen oberhalb etwa 550 °C [61, 62] (Tab. 6-2).

Tab. 6-2: Die widhtigsten Phasen im System Bi-Mo-O

Bi/Mo = 2/1 Bi/ Mo = 2/ 2 Bi/ Mo = 2/3
Tkaz. > 550 °C:
y-Phase B-Phase a-Phase
(Bi,M0Og) (Bi,M0,0y) (Bi,M050;,)
Tkaz. < 550 °C:
a- + y-Phase

Die katalytischen Eigenschaften der Bismutmolybdate h&ngen wesentlich von deren Zu-
sammensetzung ab. Bei Betrachtung der reinen Phasen steigt der Aktivitdtsparameter mit
dem Mo-Gehalt (Abb. 6-9). Das entspricht der Erwartung, da die Anzahl der sauren Zen-
tren (M) im Oxid zunimmt, an denen die Aktivierung des Olefins erfolgt [63]. Ver-
gleicht man nicht wie in Abb. 6-9 die Aktivitat bez. aller Reaktionspfade des Butadiens
sondern nur die Aktivitdt bez. derjenigen Reaktionspfade, die zu partiell oxidierten Pro-
dukten fuhren, dann werden die Unterschiede noch grofer.

0.10 - B ! 10 %
3 I max
kml /cm /gS 0.08 - -8 % YFuran
0.06- 6%
0.04- -4 %
0.02- -2 %
0.00 — ' 0%
0.67 1 2
Bi/Mo

Abb. 6-9: Aktivititsparameter und maximale Furanausbeute in A bhénggket von dem Bi/ Mo
V ehdltnis @-, B- undy-Phase, ¥utade™2 %, Xo2=7 %0, X420=10 %)
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Von allen getesteten Bismutmolybdaten ist mit anderen Wortea-Biease die aktivste

fur die Umsetzung von Butadien zu organischen Produkten. Die Ausbeute an Acrolein
Ubertrifft an dieser Phase die von Furan, auf3erdem werden nennenswerte Mengen (> 2 %)
von Acrylsaure und MSA gebildet. Die Summe aller partiell oxidierten Substanzen erreicht
maximal zwischen 25 und 30 %. Die Selektivitat zum Zielprodukt Furan ist dagegen nicht
hoher als bei Einsatz dgrPhase, wobei hinsichtlich d@-Phase die starke Tempera-
turabhangigkeit der Produktverteilung zu beachten ist.

Die hochste Furanausbeute wurde 1it7 % an der Mischung aus 50 %-Gew.undy-

Phase gemessen. Da Aktivitdtsparameter und maximale Ausbeute nicht nur das rechneri-
sche Mittel der Werte aus der Messung an den Einzelphasen ubersteigen, sondern insge-
samt ein neues Maximum darstellen, kann hier von synergistischem Zusammenwirken der
Einzelphasen in der Mischung gesprochen werden. Bei der partiellen Oxidation des Pro-
pens zu Acrolein war dieses Phanomen schon friiher beobachtet worden [61, 64, 65], und
zwar in starkerer Auspragung. Wahrend in jenen Messungen die Selektivitat bereits bei
kleinem Umsatz deutlich erh6hte Werte erreichte [65], zeigt der Vergleich der Kenngré3en
aus Tab. 5-6 (S. 50), daf? fur die Reaktion des Butadiens der positive Effekt im wesentli-
chen auf den Stabilitatsparameter beschréankt ist. Die Kornselektivitat bez. Furan ist gegen-
Uber dera-Phase nur leicht verbessert, sie erreicht aber nicht einmal die Weifie der
Phase.

Zu den effizientesten Katalysatoren fir die Reaktion von Propen und i-Buten zu Acrolein
und Methacrolein zahlen Mischungen aus zumeist mehreren Oxiden, von denen eines eine
BiMo- oder BiW-Phase ist. Der Einsatz der Oxidmischung bringt verglichen mit den Ein-
zelphasen drastisch vergrof3erte Ausbeuten am Wertprodukt bei ebenfalls drastisch vergro-
Berter Umsetzungsgeschwindigkeit [49, 66, 67]. Delmon erklart das inntfassenden
Ubersicht in [68] mit einer Phasenkooperation, die einen ,Sauerstoff-Spillover* von der
Donator- zur Akzeptorphase hervorruft. Der so Ubertragene Sauerstoff wird direkt in das
Kristallgitter der fur die Reaktion aktiven Phase eingebaut, von wo aus er das Eduktmole-
kil selektiv zum Zielprodukt oxidieren kann.

Die eigenen Experimente, mit denen versucht wurde jenen Synergismus fir die Oxidation
von Butadien herbeizufiihren, blieben erfolglos und belegten damit den grundsatzlich ver-
schiedenartigen Ablauf der betrachteten Reaktionen. Wie in Abb. 6-10 zu sehen ist, erfahrt
die Ausbeute an Methacrolein bei Verwendung eines geeigneten Mischoxids eine beachtli-
che Steigerung. Die Furanausbeute bleibt dagegen konstant bzw. sinkt sogar etwas im Fall
des BiW/ FeCoMo-Oxids. Auffallend ist hier auch die grol3e Differenz in der Umsetzungs-
geschwindigkeit der Kohlenwasserstoffe; i-Buten reagiert um ein vielfaches schneller, ob-
wohl auch Butadien prinzipiell als ein reaktives Eduktmolekil bezeichnet werden kann
(vgl. Messungen am VPO-Katalysator, Kap. 5.1.4).
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Der letztgenannte Katalysator wurde speziell fir die Reaktion des i-Butens entwickelt [48].
Die in ihm enthaltenen (mehreren) Phasen lassen sich zudem nicht eindeutig nach den
oben angesprochenen Funktionen einteilen [49]. Fur detailliertere Untersuchungen betref-
fend einer mdglichen Phasenkooperation wurde deshalb mit der Mischupd3snsut-
molybdat und Antimonoxid ein zweiphasiges Oxid mit klarer Trennung der Funktionen
prapariert (Sb-Oxid: Sauerstoffdonator, BiMo-Oxid: Sauerstoffakzeptor, Ort der selektiven
Reaktion[47, 68]). Die gegenseitige Beeinflussung der beiden Phasen hinsichtlich ihrer ka-
talytischen Wirkung ist temperaturabhéngig: Bei Temperaturen von 380 und 400 °C wei-
chen Aktivitatsparameter und Kornselektivitdt kaum von den aus den Messungen an den
separaten Phasen berechneten Mittelwerten ab, bei 420 und 440 °C aber ist der Aktivi-
tatsparameter grof3er, die Kornselektivitat kleiner als der Mittelwert (Abb. 6-11). Der Akti-
vitatsparameter erreicht bei 440 °C zwar fast den doppelten Wert des berechneten Mittels,
die gegenseitige Beeinflussung bleibt jedoch vergleichsweise schwach. Trotzdem zeigt die
Tendenz klar, dal3 mit steigender Temperatur die Bildung héher oxidierter Produkte von
der steigenden Wechselwirkung zwischen den Phasen begtinstigt wird.

: : : : = = =i-Buten - MA
064----+------- ) \ 2 S - Butadien - Furan
YWertprodukt R /--E---------; -------- IR
. / . . .
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Abb. 6-10: V eédnderung der Wertpraduk tausbeute bel Einsatz enes Mischaxids im V erdeich zum
reinen Oxid bel der Reaktion des i-Butens und des Butadiens (links: Daten aus Tab. 5-11,
5-12; rethts. Daten aus 5-8, 5-9)

Insgesamt deuten die erhaltenen Ergebnisse an den verschiedenen Bi-Mo-Oxiden auf eine
besondere Funktionsweise hin, die jene Substanzen nicht zu Universalkatalysatoren fir
partielle Oxidationen macht. Gleichwohl sie in der heterogenen Katalyse breite Anwen-
dung finden und auch fur die Reaktion von Butadien zu Furan eine gewisse Selektivitat
bieten, zeigt doch die Betrachtung aller Ergebnisse, dal3 Bismutmolybdate mit hoher Se-
lektivitdt vor allem solche Reaktionen katalysieren, bei denen das Eduktmolekil in Al-
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lyilstellung (d. h. benachbart zur isolierten Doppelbindung) oxidiert wird [69, 70]. Neben
den oben erwahnten Beispielen ist hier die oxidative Dehydrierung von 1-Buten zu Butadi-
en zu nennen. Der erste Reaktionsschritt ist auch hier die Abstraktion eines allylischen H-
Atoms. Die Entfernung des auf der Katalysatoroberflache gebunden Intermediars erfolgt
dann aber nicht wie im Fall des Propens oder i-Butens unter Einbau eines Sauerstoffatoms
sondern unter Entfernung eines weiteren Wasserstoffatoms [44, 71].

0.04 — . . —0.10
3 ' ' ' '
Akml / e / g's E E E : AKSFuran
0.02+ -0.05
0.00+ 0.00
0.02 --0.05
0.04 -0.10

380 400 420 440
T/°C

Abb. 6-11: Abweidhung des A ktivitdtsparameters und der Kamsdektivitat bez. Furan vom beredhneten
Mittd durch Zunahme der W echselwirk ungen zwischen BiMo- und Sb-Oxid mit der Tempe-
ratur (Daten aus Tab. 5-10)

6.3 Die patrtielle Oxidation am Vanadylpyrophosphat mit Zielprodukt
MSA

Der Katalysator und die Reaktion des Butans

In den vergangenen zwei Jahrzehnten war das V-P-O-System als Katalysator flr die selek-
tive Oxidation von n-Butenen und vor allem von n-Butan Gegenstand zahlreicher For-
schungsarbeiten und Patentschriften, eine Ubersicht vermitteln [15, 72, 73]. Fiir die eige-
nen Experimente sollte ein typischer, nach aktuellem Kenntnisstand préaparierter VPO-
Katalysator eingesetzt werden.
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Die in der Literatur beschriebenen Préparationsmethoden sind &auf3erst zahlreich, doch
zeichnet sich bezlglich der optimalen Préaparation des VPO-Katalysators inzwischen in
den meisten Punkten eine Konvergenz der Meinungen und Erkenntnisse ab. Es hat sich
gezeigt, dal’ eine Praparation in organischem Medium bevorzugt in Alkoholen wie Allylal-
kohol, i-Butanol etc. kombiniert mit einem ebenfalls organischen Reduktionsmittel
(V5+ - V4+) bessere Katalysatoren ergibt als die ,klassische” Praparation in Wasser mit Re-
duktionsmittel Salzséure [74, 75]. Dies wird im wesentlichen mit einer ginstigeren Mor-
phologie des im organischen Medium geféllten Vorlaufers begriindet, der wenigéinkrista

ist und zu hoheren spezifischen Oberflachen des spateren Aktivmaterials fuhrt.

Auch hinsichtlich der Kristallphase sowohl des VPO-Verlaufers als auch des Aktivmateri-
als kann auf weitgehend gesicherte Erkenntnisse zurtickgegriffen werden. Der Vorlaufer
besitzt die Zusammensetzung VOHP®@.5 HO, das resultierende Aktivmaterial ist die
Vanadylpyrophosphat-Phase (\)07 [16, 76, 77]. Das Vanadium im VPO-Katalysator
weist allerdings eine durchschnittiche Oxidationsstufe von Uber vier auf, neben 4-
wertigem Vanadium existiert auch in Anteilen unter 10 % 3- und 5-wertiges [73, 78]. Der
VPO-Katalysator ist also nicht 100 % phasenrein.

Ein P/ V-Verhélnis von weniger als eins la3t den Anteil an 3feil ansteigen und wirkt

sich negativ auf die erreichbare MSA-Ausbeute aus. Im Hinblick auf die Selektivitat liegt
das optimale P/ V-Verhdltnis bei etwas Uber eins, wobei eine Abhangigkeit von der Prapa-
rationsmethode (organisch-walfirig) zu beachten ist [75]. Die Kalzination des Vorlaufers
wird entweder in sauerstofffreier Atmosphare 4@0 — 450 °C oder in Luft unter stufen-
weiser Anhebung der Temperatur bis 380 °C durchgefuihrt. In beiden Varianten wird un-
mittelbar darauffolgend die Reaktionsmischung aus Butan und Luft Gber den Katalysator
geleitet [79]. Schliel3lich bildet sich der selektive VPO-Katalysator erst unter Reaktionsbe-
dingungen aus. In der ersten Stunden ist eine starke Zunahme sowohl der Aktivitat als
auch der Selektivitat zu beobachten, nach mindestens 100 Stunden ist der Katalysator
»=aquilibriert”, und es kdnnen stationéare Mel3werte beobachtet werden [80].

Neben der Rontgendiffraktometrie wurde die partielle Oxidation von n-Butan zur Cha-
rakterisierung des verwendeten VPO-Katalysators herangezogen. Die ausgefillten Punkte
im Diagramm der Reaktorselektivitat zu MSA (Abb. 6-12) markieren die eigenen Mel3wer-
te, die hier zusammen mit vergleichbaren Literaturwerten Gber dem Umsatz aufgetragen
sind. Sofern in der jeweiligen Literaturstelle verschiedene VPO-Katalysatoren getestet wur-
den, handelt es sich um die h6chsten Werte.

Abb. 6-12 belegt die erfolgreiche Praparation eines typischen VPO-Katalysators; die eige-
nen MelRwerte liegen im oberen Bereich der gesammelten Daten. Es ist aul3erdem zu se-
hen, dal3 in den meisten Arbeiten nur ein Wert Glber dem Umsatz ermittelt wurde, womit
das Selektivitatsverhalten nicht erschopfend beschrieben wird. Der Vergleich der eigenen
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Messung mit [42] (identische Reaktionsbedingungen: T=380g%a=.5 %, %2=20 %)

zeigt namlich, dafl3 die Abhangigkeit der Reaktorselektivitdt vom Umsatz unterschiedlich
stark ausgepragt sein kann: Bei kleinem Umsatz liegen hier die Werte dicht beieinander, bei
hohem Umsatz ist eine erhebliche Differenz zu sehen.

(81]
(82]
(83]
(13]
(84]
(85]
(86]
(87]
(88]
(89]
[90]
[91]
[92]
(93]
(94]
[42]
[99]
[76]
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Abb. 6-12: Reaktarsdektivitdt bez. MSA an V PO-Katalysatoren Uber dem Umsatz, Literaturdaten
und eigene Mel3werte (s. a. Anhang Tab. 8-9, S. 114)

Reaktionsverdauf und Intermediére

In Abb. 6-13 sind fir den VPO-Katalysator qualitativ die gemessenen Verlaufe der Reak-
torselektivitat zu MSA bei Einsatz der Edukte Butan, Butadien und Buten tber dem Um-
satz dargestellt. Fir die ungesattigten Edukte sind wegen des erheblichen Stofftranspor-
teinflusses (vgl. Anhang 8.4) zusatzlich die bei Einsatz des Schalenkatalysators VPO-S er-
haltenen Kurven eingetragen.

In jedem Fall wird die grundsétzlich verschiedenartige Reaktionsabfolge bei Edukt Butan
bzw. den Olefinen sichtbar: Ein wesentlicher Anteill des MSA entsteht bei den Olefinen
indirekt, d. h. Gber Zwischenprodukte, wahrend bei Edukt Butan die MSA-Bildung aus-
schliel3lich tber den direkten Pfad verlauft.
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MSA Butan

Butadien

~
- — — Schalenkatalysator

Umsatz

Abb. 6-13: V elauf dar Reaktasdektivitdét zu MSA be Einsatz versthiedener Edukte (V PO-
Katalysatar)

Das Produktspektrum ist bei der Reaktion des Butans ungewthnlich schmal: Uber den
gesamten Umsatzbereich blieb die Ausbeute aller partiell oxidierter Nebenprodukte bei
allen Messungen unter 1 %. Die nachstliegende Schluf3folgerung ist, dal’ die Reaktionen
von Butan und ungesattigten Kohlenwasserstoffen nach prinzipiell verschiedenen Mecha-
nismen ablaufen. Das allerdings wird nach wie vor kontrovers diskutiert. Gemaf [79, 99]
sind die beobachteten Unterschiede allein eine Konsequenz der Kinetik und Oberflachen-
bedeckung. Die Butene und Butadien reagieren etwa um den Faktor zehn schneller (vgl.
Tab. 5-1, 5-2) und adsorbieren starker an der Katalysatoroberflache als Butan. Dies fuhrt
dazu, dal3 einerseits die Oberflachenkonzentrationen des Edukts und der intermediaren
Spezies hoher sind und andererseits die Verfiigbarkeit von Gittersauerstoff fur eine Ober-
flachenspezies kleiner ist. Somit kann die in Abb. 6-14 dargestelite Reaktionsfolge fir die
Oxidation von Olefinen und Butan Giiltigkeit haben trotz der stark unterschiedlichen Bil-
dung von Nebenprodukten. Andere Forschergruppen favorisieren dagegen fur Butan einen
alternativen Reaktionsablauf, der die Zwischenstufe einer als ,,oxidisches Butan“ bezeich-
neten Spezies [97, 98] beinhaltet.

Butan Buten Butadien Dihydro- Furan
furan

Abb. 6-14: Reaktionsfdge Butan MSA am V PO-Katalysatar nach [79, 99]
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Einsatz ungesattigter Edukte und Eduktmischungen

Die ungesattigten Kohlenwasserstoffe konnten nicht mit gleich hoher Selektivitat zu MSA
umgesetzt werden wie Butan. Dieser Befund deckt sich mit den Literaturangaben, Aus-
beuten um 50 % (vgl. Tab. 5-2) an einem Vanadylpyrophosphat-Katalysator bei einem
Eduktanteil vore 1 % im Frischgas wurden z. B. in [16, 74, 100] gemessen.

Insgesamt streuen aber die Angaben in einem weiten Bereich. Zudem sind flir die Reaktion
der ungesattigten Edukte auch andere Katalysatoren geeignet. Butadien kann mit Ausbeu-
ten bis 60 % (1-Buten nur etwas uber 50 %) an Mischoxiden auti¥8asls zu MSA um-

gesetzt werden [58, 101].

Die selektive Oxidation samtlicher unverzweigterkKohlenwasserstoffe gelingt indes nur

mit dem VPO-Katalysator. Eine interessante Rohstoffbasis flr die Produktion von MSA
konnte daher die £/Mischung des Raffinat Il sein. Die Auftrennung der Mischung in die
einzelnen Komponenten ist aufwendig (vgl. Kap. 2), wodurch die partielle Oxidation zu
einem Wertprodukt eine wirtschaftliche Alternative darstellt.

Der Vergleich betreffend die Messungen mit Raffinat gh#x 1 %) und der Butan/ 2-Bu-
ten-Mischung (¥uta= 0.22 % / %Buter=0.78 %) in Abb. 5-4, S. 43 zeigt einen fast identi-
schen Verlauf der Reaktorselektivitat in beiden Fallen. Die um 1-2 % niedrigeren Werte bei
Einsatz des Raffinat Il sind auf den i-Buten Anteil von 2.8 % zutifkzen, denn von
diesem Kohlenwasserstoff ist keine Reaktion zu MSA zu erwarten. Des weiteren zeigt der
Vergleich zwischen den Messungen mit der Butan/ 2-Buten-Mischung und 2-Buten allein
(X2-Buter= 0.78 %), dal’ die Mischung in weitem Umsatzbereich zu einer identischen Pro-
duktverteilung fuhrt (Abb. 5-5, S. 44), dal3 somit Butan zuné&chst wie eine Inertkompo-
nente durch den Reaktor geht.

In den Messungen mit Eduktmischungen konnte die zur Verfigung stehende Analytik nur
die Summenkonzentration von Butan und Butadien bestimmen, Vergleiche mit den ande-
ren Messungen deuten aber daraufhin, dafd bei htheren Verweilzeiten ein kleiner Anteil des
Butans doch reagiert haben muf3. Eine genauere Interpretation ermdglicht die in Abb. 6-15
dargestellte Berechnung. Aus den Messungen bei Einsatz der einzelnen Kohlenwasserstof-
fe wurden die Geschwindigkeitskonstante Bei 380 °C ermittelt (Zahlenwerte in Abb.

6-15, oben). Diese wurden nun fur die Berechnung der Konzentrationsverlaufe bei Einsatz
der Mischung herangezogen. Dabei wurden die folgenden Annahmen zu Grunde gelegt:

1. Die Reaktion der 0.78 % 2-Buten wird durch den vorhandenen Butananteil nicht
beeinflu3t (die Geschwindigkeitskonstanten wurden aus einer Messung mit 0.78 %
2-Buten ermittelt)
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2. Die Reaktion der 0.22 % Butan erfolgt so, als befande sich 1.0 % Butan im Frsich-
gas (die Geschwindigkeitskonstanten wurden aus einer Messung mit 1.0 % Butan
ermittelt)

Die Unterscheidung hinsichtlich der gegenseitigen Beeinflussung der beiden Edukte in
ihrer Reaktion wurde getroffen, da die ungesattigten Kohlenwasserstoffe wesentlich starker
an der Katalysatoroberflache adsorbieren. Die so berechneten Kurvenverlaufe in Abb.
6-15 geben die MelRwerte mit sehr guter Genauigkeit wieder.

MSA
2-But (le)y 2) g3 [kmi] = cm3/g-s
-Buten
(+ Butadien)

(4) COx
0.48

n-Butan (1a)

Nebenprodukte

1.0 — — 1.0

| T =380 °C / Xy, =0-22%, X, 5., =0.78%

e N Y'Y I

oad
""""""" """'""E'Butanin‘en""""""'
02 f— P S
0.0 ¥ 0.0 —
00 02 04 06 08 10 12 14 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
t/ (g-s)/cm3 Umsatz

Abb. 6-15: Uberlagarung der Reak tionen von Butan und 2-Buten in der Reaktion der Mischung Reak -
tionsnetz, Gesdhwindigk eitsk onstanten aus den Einzelmessungen, Mel3werte und berechnete
Konzentrations-/ Sdektivitétsverlaufe

Dieses Resultat steht nicht im Widerspruch zu dem im Ergebniskapitel angestelliten Ver-
gleich zwischen der Messung mit der Mischung auf der einen und mit 2-Buten auf der an-
deren Seite, der die Schluf3folgerung nahe legte, das Butan verhalte sich inert. Vielmehr
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wurden die Differenzen in dem betrachten Umsatzbereich nicht sichtbar. Der Aktivitatspa-
rameter bez. der Reaktion des Butans ist gut um eine GroRenordnung kleiner als der bez.
der Reaktion des Butens, auf3erdem hat das Butan in der Mischung einen deutlich kleineren
Anteil als das Buten. Dadurch fallt die (langsame) Abreaktion des Butans erst bei hGheren
Gesamtumsétzen ins Gewicht.

In Abb. 6-15 ist aul3erdem die Extrapolation auf hohe Verweilzeiten und Umsétze einge-
tragen. Demnach wird eine maximale MSA-Ausbeute von rund 54 % erreicht, das ent-
spricht etwa dem Ergebnis fur die Messung mit 0.78 % 2-Buten. Qualitativ bestéatigt wird
die durchgefiihrte Extrapolation von einer Messung mit Edukt Raffinat II, in der im hinte-
ren Reaktorteil die Temperatur auf 420 °C hochgesetzt worden war. Dort wurde bei steti-
gem Verlauf der Reaktorselektivitat entsprechend der Berechnung in Abb. 6-15 ein Umsatz
von ca. 83 % erreicht (Abb. 5-4, rechts).

In der praktischen Anwendung bedeutet die Steigerung des Umsatzes einigen Aufwand, da
— wie in Abb. 6-15, links zu erkennen ist — nach der Abreaktion des Butens grol3e Verweil-
zeit flr die Reaktion des Butans eingestellt werden muf3ten. Neben dem Vorteil der Aus-
beutesteigerung kame allerdings der Vorteil eines einfach zu handhabenden Produktstro-
mes hinzu, da bei einem Umsatz von etwa 90 % alle organischen Nebenprodukte wegrea-
giert sind (Abb. 6-15, rechts).

Hohere Verweilzeiten kdnnten beispielsweise durch eine héhere spezifische Katalysator-
masse pro Reaktorlange im hinteren Teil des Reaktors bewerkstelligt werden. Die Steige-
rung der Temperatur im hinteren Teil stellt eine einfachere Mdglichkeit dar. Die Verluste
gegentber der zuerst genannten Variante dirften sich bei moderater Steigerung in Grenzen
halten, da sich die Selektivitdtswerte der Butanreaktion nicht sehr stark mit der Temperatur
verschlechtern.
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/ Zusammenfassung

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurden die partiellen Oxidationen unverzweigter
Cs-Kohlenwasserstoffe zu den Zielprodukten Furan und MSA untersucht.

Als Edukt kam fir die Reaktion zu Furan ausschlie3lich Butadien zum Einsatz, fur die Re-
aktion zu MSA auch n-Butan, 1-Buten, 2-Buten und das Raffinat Il, das eine butadienfreie
Cs-Mischung darstellt. Die Reaktionskinetik wurde in einem Zapfstellenreaktor unter Va-
riation der Reaktionsbedingungen und des eingesetzten Katalysators bestimmt. Der Reak-
tordruck betrug stet4.3 bar, wahrend die Temperatur im Bereich zwischen 300 und
440 °C verandert wurde. Das Frischgas setzte sich aus 0.6 bis 5 % digerettehlen-
wasserstoffs, Luft und gegebenenfalls Stickstoff und Wasserdampf zusammen.

Die mathematische Beschreibung der gemessenen Konzentrationsverlaufe tber der Ver-
weilzeit gelang mit einer einfachen Modellrechnung, aus deren Anpassungsparametern, den
Geschwindigkeitskonstanten, Katalysatorkenngrof3en gebildet wurden. Die Kenngrof3en
ermoglichten mit wenigen Zahlenwerten eine Charakterisierung der jeweiligen katalyti-
schen Eigenschaften.

Im Hinblick auf eine industrielle Anwendung erscheint die partielle Oxidation von Butadi-

en zu Furan bei derzeitigem Kenntnisstand nicht interessant, ebensowenig wie ein Verfah-
ren zur Darstellung von THF, das aufKbhlenwasserstoffen basiert und tber die Zwi-
schenstufe Furan an Stelle von MSA verlauft.

Die héchste gemessene Furanausbeute an einem Uber Tage stationér arbeitenden Kataly-
sator betrug 12 %. Bei diesem Katalysator handelte es sich um eine Mischwengiads

y-Phase des Bismutmolybdats. Dabei wurde eine Synergieeffekt beobachtet: Die katalyti-
schen Eigenschaften der Mischung waren besser als die der einzelnen Phasen. Der Einsatz
zweier weiterer Oxidmischungen, die durch das Zusammenwirken der in ihr enthaltenen
Phasen einen htheren Synergismus hervorrufen sollten, brachte keine Steigerung der Aus-
beute gegentber der Verwendung der einzelnen Phasen. Die Auswahl jener Oxidmischun-
gen erfolgte nach Literaturangaben beziiglich der Reaktion von Propen und i-Buten zu den
entsprechenden ungeséttigten Aldehyden. Tatsachlich zeigte sich in Messungen mit Edukt
i-Buten die prinzipielle Eignung der verwendeten Materialien, hier wurde eine drastisch
erhohte Ausbeute am Wertprodukt gemessen. Obgleich die Aktivkomponente Bismutmo-
lybdat die Oxidation des Butadiens mit gewisser Selektivitdt zum Wertprodukt Furan lenkt
(maximale Kornselektivitat: 38 %), zeigten doch alle durchgefiihrten Variationen hinsicht-
lich der chemischen Zusammensetzung, der Kristallphasen und der Reaktionsbedingungen,
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dal3 die hohe katalytische Wirksamkeit, die jene Substanzen fur die Oxidation eines Alkens
in Allylposition bieten, nicht auf die Oxidation des Butadiens tbertragen werden kann.

Mit guter Selektivitat (Ausbeute ca. 50 %) konnte Butadien dagegen an einem VPO-Kataly-
sator zu MSA umgesetzt werden. Hier wurde Furan als Nebenprodukt in Ausbeuten bis
8 % beobachtet. Obwohl Furan bei dieser Reaktion als Vorlaufersubstanz von MSA ange-
sehen werden kann [99], deuten die eigenen Messungen und die Untersuchungen in [53]
nicht darauf hin, dal3 die Furanausbeute am VPO-Katalysator wie in [6] geschildert auf
Werte um 30 % gesteigert werden kann.

Der Vanadylpyrophosphat-Katalysator erwies sich als geeignet fur die selektive Oxidation
verschiedener £Kohlenwasserstoffe. Die Versuche mit Edukt n-Butan dienten zuné&chst
der Einordnung des verwendeten VPO-Katalysators. Die ermittelten Reaktorselektivitaten
zu MSA Uber dem Umsatz decken sich mit den besseren Literaturwerten. Die hochste er-
zielte MSA-Ausbeute betrug tiber 60 %.

Die Edukte 1- und 2-Buten konnten mit ahnlicher Selektivitat zu MSA umgesetzt werden
wie das Butadien. Der Unterschied in der Reaktion der beiden Butene kann als marginal
bezeichnet werden, was auf Grund der beobachteten Isomerisierungsreaktionen zwischen
diesen Substanzen nicht verwundert. Vor dem Hintergrund der industriellen Anwendbar-
keit erscheinen die Ergebnisse der Messungen mit dem Edukt Raffinat Il interessant. Die
Cs-Mischung des Raffinats Il kann mit vergleichbarer Selektivitat zu MSA umgesetzt wer-
den wie die einzelnen ungesattigten Kohlenwasserstoffe, das Raffinat Il stellt aber eine
wesentlich biligere Ausgangssubstanz dar. Aus den Mel3ergebnissen kann geschlossen
werden, dal3 die Reaktionen von Butan und Buten bei Einsatz der Eduktmischung weitge-
hend unabhangig voneinander ablaufen. Diese Schluf3folgerung ergab sich aus der Berech-
nung der Konzentrationsverlaufe mit Hilfe einer Superposition der beiden relevanten Re-
aktionsnetze unter Verwendung der Geschwindigkeitskonstanten, welche aus den Einzel-
messungen abgeleitet worden waren.

Die mathematische Beschreibung der Ergebnisse samtlicher reaktionskinetischer Messun-
gen gelang mit einem einfachen Reaktionsnetz unter Verwendung kinetischer Geschwin-
digkeitsansatze 1. Ordnung bez. der jeweils abreagierenden organischen Spezies (Abb. 7-1).
Eine Anderung der Frischgaszusammensetzung erforderte jedoch eine erneute Durchfiih-
rung der Anpassungsrechnung, um die gute Ubereinstimmung zwischen Berechnung und
MeRwerten wiederherzustellen. Erst kompliziertere kinetische Ansatze gebrochener Ord-
nung bez. der organischen Spezies und Sauerstoff erlaubten mit nur einem Parametersatz
eine zufriedenstellende Beschreibung aller unter Variation der Frischgaszusammensetzung
erhaltenen MelRergebnisse. Obgleich die komplizierteren Gleichungen somit die Abhangig-
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keiten von den Eduktkonzentrationen genauer wiedergeben, folgte aus der kritischen Be-
trachtung der aus Reaktionspfaden und Geschwindigkeitsgleichungen bestehenden Mo-
dellvorstellungen, dal3 die Verwendung der einfachen Modellrechnung zur quantitativen
Erfassung des jeweiligen Reaktionsverhaltens besser geeignet ist. Alle Unterschiede, die
sich aus Veranderung der Frischgaszusammensetzung, des Edukts, der Temperatur sowie
des Katalysators ergaben, wurden so allein in den Parametern festgehalten. Die aus ihnen
gebildeten KenngrofRen ermdglichten schliel3lich einen Gbersichtlichen Vergleich der kata-
lytischen Eigenschaften.

Rg Butan » MSA Wertprodukt
WP i-Buten — MAcr (2)

— kmy wz
Km23-C2

C,-Kwst. (1) "mM'Cl‘ (4) COX

kmsz'Csl
Kmia:C1 Km3a:C3

(3)

organ. Nebenprod.

Buten

Butadien Butadien

- Furan

Umsatz

Abb. 7-1: Qualitativer V erlauf der Reaktarsdektivitdt und allgemeines Reaktionsnetz flr die betrach-
teten partidlen Oxidationen
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8 Anhang

8.1 Herstellung der Katalysatoren

Zur Herstellung der Katalysator@BiMo, a-SkO4, FeCoMo-Oxid und der Mischungen
daraus wurden die in Tab. 8-1 aufgefiihrten Chemikalien verwendet.

Tab. 8-1: Zur Katalysatorherstdlung vewendete Chemik alien

Substanzname Formel Hersteller
Ammoniumheptamolybdat (NHEM07024-4H,0 Fluka
Bismut-IlI-nitrat Bi(N Os)3-5H.0 Merck
Antimon-I11-oxid SOs3 Fluka
Kobaltnitrat Co(NQ)2-6H0 Fluka
Kaliumnitrat KNGOz Merck
Eisennitrat Fe(N®@s-9H:0 Fluka
D(+)-Glukose-Monohydrat §H1206-H20 Fluka

Alginsaure Ammoniumsalz @23019n NH4 Roth
Ludox AS 40 (40 %-Gew.) SigSol Du Pont

Préparationsvorschrift fir FeCoMo/ BIW

1. Einwaage der Chemikalien
380.0g Ammoniumheptamolybdat in 1721g(HI6sen

313.2g Kobaltnitrat in 2159 4D l6sen
9.1¢ Kaliumnitrat in 1799 kO l6sen
254 g Eisennitrat in 179949 l6sen

750.0 g Bismutwolframat, BiW (entspricht 65 %-Gew. BiW im kalz. Katalysator)

2. Zusammenfiigen der Komponenten
5l-Becherglas mit Ammoniumheptamolybdat-Losung in Wasserbad stellen und mit
Glasruhrer rihren lassen
Kobalt- und Kaliumnitrat hinzuftigen
Bismutwolframat langsam zusetzen
Eisennitrat-L6sung langsam zusetzen
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3. Einengen der Suspension unter permanentem Rihren
Wasserbad auf 90°C regeln
einige Stunden einengen (bis sich keine Flussigkeit mehr absetzt; Anhaltswert:
8 Stunden)
4. Trocknung der eingeengten (weichen) Masse bei 120°C, bis die Masse hart geworden ist
5. Mahlen der Katalysator-Stiicke in der Strahlmuhle zu feinem Pulver

6. Kalzination des Pulvers im Kammerofen mit folgendem Temperatur-Zeit-Profil:

450

250

t/'h

25
0 2 4 6 8

7. Mahlen des kalzinierten Pulvers in der Strahlmiihle

8. Herstellung einer extrudierfahigen Masse aus dem Katalysator-Pulver

im Mischer Katalysator-Pulver ca. 2 Minuten mit 0.07 g Ludox AS40 (DuPont) pro
1 g Pulver verriihren

stufenweise Ammoniumalginat (Roth) zufiigen, jeweils ca. 5 Minuten verrihren; die
richtige Menge Alginat ist erreicht, wenn sich aus dem Pulver kleine Kiigelchen ge-
bildet haben; die ndtige Alginatmenge sinkt mit steigendem BiW-Anteil Anhalts-
werte pro 1 g Katalysator-Pulver: 0.25g

die Masse per Hand gut durchkneten

9. Extrudieren der Katalysator-Masse zu Hohlzylindern mi2 dnm und ¢4 mm
10. Trocknung der Hohlzylinder bei Umgebungstemperatur (ca. 12h)
11. Erneute Kalzination, Temperatur-Zeit-Profil s. o.

Die BET-Oberflache des Katalysators betrug 427gm

Praparationsvorschrift f(3-BiMo

1. Einwaage der Chemikalien

388.1 g Bismut-llI-nitrat in 2.8 | wal3riger HN€L.6sung (ca. 5 %-Gew. HNIO-
sen
141.3 g Ammoniumheptamolybdat in 800 ml destem Wasser lésen
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2. Zusammenfigen der Vorlaufersubstanzen und Neutralisation

5 | Becherglas mit Ammoniumheptamolybdat-Losung in ein Wasserbad stellen und
unter Ruhren auf 60 °C erwarmen

langsam die Bismut-llI-nitrat-Lésung zusetzengelblicher Niederschlag)
Neutralisieren mit NH3-Losung (25 Gew.-%) auf pH 7, Niederschlag bleibt erhal-
ten

Zugabe von 713.3 g D(+)-Glukose-Nwhydrat

3. Tropfenpyrolyse im Drehrohrofen bei 600 °C @Ehase bildet sich bei 550 - 600 °C),
ca. 10 - 15 min Verweilzeit

4. Kalzination des Pulvers in einem Kammerofen in Luft mit folgendem Temperaturpro-
gramm:

007

T/°C

3001 . RT

220 |-

60 120 90 280
t/ min

5. Behandlung im Ultraschallbad:

1.3 | Hexan unter Ruhren zugeben und bei 45 °C die Suspension 10 min im Ultra-
schallbad behandeln
ca. 24 h das Hexan bei Raumtemperatur verdunsten lassen

6. Herstellung einer extrudierfahigen Masse aus dem Katalysatorpulver

Katalysatorpulver im Mischer ca. 2 - 3 min mit 0.07 g Ludox AS 40 pro 1 g Kataly-
satorpulver verrtihren

stufenweise in Wasser gequollenes Alginat zuftihren (24 h zuvor hergestellt, 10 g
Alginat pro 100 g Wasser) und jeweils ca. 5 min verrihren; Anhaltswert etwa 0.04 g
Alginat pro 1 g Katalysatorpulver

7. Extrudieren in einem hydraulischen Extruder zu Vollzylindern mit 2 mm Durchmesser

8. Trocknung der Extrudate bei Raumtemperatur (ca. 24 h)

9. Kalzination der Katalysator-Formkorper (Largé cm) in einem Kammerofen in Luft
mit Temperaturprogramm wie oben
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Die BET-Oberflache deB-Bismutmolybdats betrug 2.6 2hy, der mittlere Porenradius
0.36um (Porositat 31 %).

Praparationsvorschrift fi-SkxO4 und die Mischungen mi-BiMo
1. Einwaage von 600 g $bs

2. Kalzination des Pulvers im Kammerofen in Luft, Temperaturprogramm:
1) Aufheizen auf 500 °C in 120 min, 2) Haltedauer ca. 20 h bei 500 °C

3. Weitere Behandlung wie H&iBiMo 5. - 9.

Anhaltswert fur die Alginatzugabe: 0.14g Alginat pro 1 g Pulver. Der Versatz verfestigt
sich unter Druck und laR3t sich deshalb nur schwer extrudieren.

Die BET-Oberflache desi-SkxO4 betrug 4.0 % g, der mittlere Porenradius 0.g@én
(Porositat 46 %).

Aus den getrennt hergestellten Sb- und BiMo-Oxiden wurden die Mischoxidkatalysatoren
Sb/ BiMo hergestellt, indem die gewiinschten Massen der Oxide in ein Becherglas mit
Hexan gegeben und unter stdndigem Rihren im Ultraschallbad dispergiert wurden. Die
weitere Behandlung erfolgt wie oben.

Anhaltswert fur die Alginatzugabe: 0.10 g Alginat pro 1 g Pulver.

Die BET-Oberflache der Mischung mit je 50 %-Gew. betrug 3/@nder mittlere Poren-
radius 0.34um (Porositat 39 %).

8.2 Gasanalyse

Auswertung der GC-Analyse

Die zur Verfugung stehende Analytik war fir die quantitative Bestimmung samtlicher,
kohlenstoffhaltiger Spezies sowie Sauerstoff ausgelegt.
Die Mengenanteile der organischen Gaskomponenten wurden mit Hilfe eines Gaschro-
matographen ausgerustet mit Kapillarsaule, Splitinjektor und Flammenionisationsdetektor
bestimmt. Die Dosierung einer Gasprobe erfolgte Gber ein Probenschleifenventil.
Die vom Integrator zu einer bestimmten Retentionszeit berechnete Peakil#thgro-
portional zur eingespiilten Menge der zugehotrigen Substanz. Sofern die Trennséule die
Gasmischung vollstandig aufzutrennen vermag, eluiert jede Gaskomponente zu einer fir
sie charakteristischen Rententionszeit.

F =q (8-1)
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Der Proportionalitatsfaktos gibt die Empfindlichkeit des Detektors bez. der betreffen-
den Spezies i wieder. Die Auswertung der vom Integrator ausgegebenen Peakflachen er-
folgte stets relativ zu der am Reaktoreingang bestimmten Peakflache des Edukts:

I:i = qi D ni (8_2)

C4kwstein qC4kwst nC4kWSLein

F

Auf diese Weise wurde die Notwendigkeit einer Kalibrierung umgangen, welche basierend
auf Gl. 8-1 die Bestimmung einer Konzentration direkt aus der gemessenen Peakflache
ermdglichen kénnte. Ferner gentgte so die Kenntnis der Verhaltnisse der Empfindlich-
keiten g zur Berechnung der gesuchten Grol3en. Die normierten Konzentratioaen

einer beliebigen Zapfstellesowie der Eduktumsatz errechnen sich demnach geman fol-
gendem Zusammenhang:

n : F
Yi ,z - 1,z - 8_ [9C4kwst = 1.z (8'3)
IﬂlC4kws;Lein 4 qi I:C4kws'[,ein
F —F
U — C4kwstein iz (8'4)
‘" F

C4kwstein

Die Verhéltnisse der Proportionalitatsfaktom@hocaws: wurden nach einer von Ackman
angegebenen MethodHIR] berechnet. Zusatzlich wurden die berechneten Faktoren expe-
rimentell Gberprift, indem ein kleines Flissigkeitsvolumen mit bekanntem Mengenverhélt-
nis zweier Substanzen in den GC injiziert wurde. Dabei wurde in den Fallen, in welchen
beide Ermittlungsmethoden anwendbar waren, eine sehr gute Ubereinstimmung beobach-
ten. Die Faktoren bez. der bei Umgebungsbedingungen gasférmigen Kohlenwasserstoffe
wurden nur berechnet, der Faktor bez. des MSA-Molekils, welcher nicht eindeutig nach
der Inkrementmethode berechenbar ist, wurde ausschliel3lich experimentell bestimmit.

*

»

* RUN # 274
'START

_"—1 g§a34 Butadien

1.663
E t .864 Acetaldehyd

C_
—

2.882

2.162 Furan

2.448 Acrolein

3.366 Benzol
Cs

§.%89

TIMETRBLE STOP

Abb. 8-1: Chraomatogamm, partidle Oxidation von Butadien
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In Tab. 8-2 sind die verwendeten Proportionalitdtsfaktoren jeweils bezogen auf den Wert
von Butadien bzw. Butan aufgelistet, die Abb. 8-1 zeigt ein Chromatogramm fur die parti-
elle Oxidation Butadiens zu Furan.

Tab. 8-2: Rdative Propationalitétsfak taren zur A uswertung der GC-A nalyse

Analysengeréate

Substanz & O/ Ocakwst
Acetaldehyd 2 0.26
Acrolein 3 0.51
Acrylsaure 3 0.54
Aceton 3 0.5
Essigsaure 3 0.31
Crotonaldehyd 4 0.77
Furan 4 0.77
Maleinsaureanhydrid 4 0.58
Methacrolein 4 0.79
Methacrylséaure 4 0.81
Methyl-Vinyl-Keton 4 0.83
Benzol 6 1.53
Benzaldehyd 7 1.53

1. Zapfstellenapparatur

Gaschromatograph mit FID:

Kapillarsaule (Zielprodukt Furan): J&W DBWax 30025 mm (gim =0.25um)
Kapillarséaule (Zielprodukt MSA):

Integrator:

CO-/ COx-Analysator:

O2-Analysator:

Hewlett-Packard 5890 A

Chrompack CP-SIL 8 CB 5@r83 mm
(drim = 0.53um)

Hewlett-Packard 3393 A

Leybold-Heraeus, Binos (zwei Kanale)

0.3%CO/0..9%CO

Hartmann & Braun, Magnos 3
0 .. 100 % Q (5 MelRbereiche)

2. Apparatur mit kleinem Integralreaktor

Gaschromatograph mit FID:

Varian 3700
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Kapillarsaule: J&W DBWax 30 m0.25 mm (gim =0.25um)
Integrator: Hewlett-Packard 3392 A

CO-/ COx- und O-Analysator: Hartmann & Braun Uras 10E
CO:1.0..04%,11.0..2.0%
CO21.0..04%,11.0..2.0%
021.0..10%,11.0..25%

8.3 Berechnung des Gleichgewichts der Butenisomere

Zur Berechnung des partiellen Gleichgewichts der einfach ungesattigten, unverzweigten
Cs-Kohlenwasserstoffe wurden die folgenden Reaktionen betrachtet:

1-Buten [T — 2-Buten(cis) (8-5)

1-Buten —[¥ - 2-Buten(trans) (8-6)

K1 und Ko stehen fir die Gleichgewichtskonstanten der jeweiligen Reaktion. Die Tempe-
ratur- und druckabhéngige Gleichgewichtskonstante K laf3t sich unter der Voraussetzung
idealer Gase wie folgt berechnen [103]:

EA nEl—A G'k(T)E (8-7)

mit
p* Standarddruck
Av Molzahlanderung der Reaktion k

ARGi(T) freie Reaktionsenthalpie der Reaktionki

Da die Molzahlanderunfyv der betrachteten Reaktionen gleich null ist, entféllt die Druck-
abhangigkeit. Die freie Reaktionsenthalpie bei der Standardtemperatur kann aus der ent-
sprechenden Standardreaktionsenthalpie und Standardreaktionsentropie berechnet werden:

ARG, (298K ) =AgH, (298K ) — 298K ARS, (298K ) (8-8)

Mit der van't Hoffschen Reaktionsisochoren folgt mit bekannter Gleichgewichtskonstante
bei Standardtemperatur und Standardreaktionsenthalpie naherungsweise die Gleichge-
wichtskonstante bei beliebiger Temperatur:

InK(T):InK(ZQ&()—%[@%—ﬁ@ (8-9)

Fur die Berechnung wird als Bezugspunkt reines 1-Buten gewahlt. Mit den Reaktionslauf-
zahlen¢: und &, fur die Gl. 8-5 und 8-6 erhalt man die Gleichgewichtszusammensetzung
des Gemisches:
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GGWX 1-Buten = 1{1‘22 (8-10)
GGWXZ-Buten(cis) = El (8'11)
GGWXZ-Buten(transF EZ (8'12)
mit

&1= Ki/ (1+ K1+ K2) und &2 = Kof (1+K1+K?2)

Mit den thermodynamischen Daten aus Tab. 8-3 ergibt sich fiir 340 °C die folgende
Gleichgewichtszusammensetzung:

GGWX1-Buten = 17%
GGWXZ-Buten(cis) = 35%
GGWX2-Buten(trans) = 48 %

Tab. 8-3: Themodynamische Daten zur Beredhnung des partidlen Gleichgenidhts der Butene [103]

Substanz/ Reaktion AH°(298K) S'(298K) AG°(298K) K(298K)  K(613K)

1-Buten  -0.13 0.3057 71.39

2-Buten(cis)  -6.99 0.3009 65.95

2-Buten(trans) -11.17 0.2966 63.06
1-But.— 2-But.(cis)  -6.86 -5.44 9.0 2.2
1-But.— 2-But.(trans)  -11.04 -8.32 28.8 2.9

"Bildungsenthalpien” Reaktionsenthalpien

8.4 Abschéatzung der Transporteinflisse

Im Zapfstellenreaktor findet ein Transport von Warme und Stoff zwischen dem Ort der
chemischen Umwandlung (Katalysatorkorn) und der umgebenden Gasphase statt. Diese
Vorgange kénnen in einen Transport zwischen Kern der Gasphase und Kornoberflache
(-auRen®) sowie in einen Transport zwischen der Oberflache und dem Korninneren (,in-
nen“) unterteilt werden.

Erwinscht sind groRe Werte der Transportkoeffizienten relativ zu den entsprechenden
charakteristischen GrofRen fur die Geschwindigkeiten der Warmeentwicklung und Stof-
fumwandlung (exotherme chemische Reaktion). Dann né&mlich bilden sich nur geringftigige
Temperatur- und Konzentrationsgradienten aus und die erhaltenen Mel3werte charakteri-
sieren eindeutig die beobachtete Reaktion unter den vorgegebenen Bedingungen.

Fur die Abschatzung genugt die Betrachtung der Substanz, bei der das Verhaltnis der Ge-
schwindigkeitskonstanten von Reaktion und Diffusion adfétgn ist. Sofern sich die Dif-
fusionskoeffizienten fir die einzelnen Komponenten der Reaktionsgasmischung nicht we-
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sentlich unterscheiden, ist die zu betrachtende Substanz das Edukt. Die Konzentrations-
abnahme des Edukts ist pro Zeiteinheit groRer als die Konzentrationszunahme eines ein-
zelnen ProduktsParallelreaktionen). Wird aber ein Produktmolekuil gebildet, das deut-
lich gréf3er ist als das Eduktmolekul, dann missen die unterschiedlichen Diffusionskoeffi-
zienten in der Vergleich einbezogen werden.

Das bei den durchgefuhrten partiellen Oxidationen gebildete MSA-Molekul besitzt zwar
eine grofRere Masse als eirKbhlenwasserstoff, seine Ringstruktur hat aber ein kleineres
Diffusionsvolumen (vgl.J04]) zur Folge. Fur die £Kohlenwasserstoffe und MSA resul-
tieren praktische identische Werte der Diffusionskoeffizienten.

AuRerer Stofftransport

Zur Abschatzung des auf3eren Stofftransporteinflusses wird eine Bilanz im stationéren Zu-
stand um den in Abb. 3-3, S. 21 gezeigten Bilanzraum Katalysatorkorn aufgestellt. Im sta-
tionaren Zustand ist die Geschwindigkeit der chemischen Umsetzung-dedlénwas-
serstoffs gleich der Geschwindigkeit dessen Transports vom Kern der Gasphase an die
aul3ere Oberflache des Katalysatorkorns:

Reaktion Stofftranport

Ky Mo [Ccs = B EIFg,eo(cc4 - Ec4) (8-13)

mit
Kma1 Aktivitatsparameter (Gl. 4-21) in éng-s)
g

Mom  (aktive) Masse eines Katalysatorkorns in
Cca Konzentration des 4£Kwst. im Kern der Gasphase in mol/€m

Cca Konzentration des &Kwst. an der Kat.oberflache in mol/ ém
B Stoffubergangskoeffizient in cm/s
Fseo  geometrische (AuRere) Oberflache eines Kornsin 2 cm

Das Verhaltnis von treibendem Konzentrationsgefélie - Cccs) zur Konzentration des
Kohlenwasserstoffs im Kern der Gaspheseist ein Mal3 fur den Einflul3 des auf3eren
Stofftransports auf die Mel3ergebnisse. Durch Umstellen von GI. 8-13 erhalt man:

~

Ccs —Ccy _ ACg, — Myom d(ll (8_14)

CC4 CC4 Fgeo B

Die Mel3ergebnisse sind dann frei von einem Effekt des &uf3eren Stofftransports, wenn
Accq deutlich Kleiner ist alscs bzw. wenn GIl. 8-14 deutlich kleiner als eins ist. Den
Stoffibergangskoeffizient erhalt man mit bekannter Sherwood-Zahl Sh zu:

mit
Di» binarer Diffusionskoeffizient des Kwst. in Luft in éhs
dk Ersatzdurchmessek=-/Fged 7T in cm
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Nach [104] kénnen die Sherwood-Zahl und der binére Diffusionskoeffizient gemafd den
Formeln in Gl. 8-16 und 8-17 berechnet werden.

Die Abschéatzung wurde flr verschiedene Félle durchgefuhrt, der Austiteuibe, blieb

stets deutlich unter 0.1. Somit kann der ein Einflu3 des aul3eren Stofftransports auf die
MeRRgré3en generell vernachlassigt werden. Die anschlieRende Tab. 8-4 zeigt im Detail die
Berechnung fur den kritischsten Fall (hohe Umsetzungsgeschwindigkeit).

Tab. 8-4: Beednung zum Einflud des auleren Stdftranspats (Reaktion von 2-Buten an V PO,

Stoffdaten aus [104])
Beschreibung Grole Einheit Wert
Reaktortemperatur I °C 380
Reaktordruck p bar 1.3
gemessener Aktivitatsparameter Kma1 cm/ (g-s) 1.7
Formkérper Zylinder, DurchmesseHohe  Dkom*Hkom cm 0.480.48
Masse eines Korns Mkorn g 0.12
geometrische Oberflache des Formkorpers  Fgeo cnt 1.09
Volumenstrom bei Normbedingungen V, cnv/ s 120
Querschnittsflache d. Reaktors Freaktor cnt 1.77
Leerrohrgeschwindigkeit (653 K, 1.3 bar) Ug cm/s 126.6
dynamische Viskositat Luft (653 K, 1.0 bar) n. o/ (cm-s) 3.27E-04
Dichte der Luft (653 K, 1.3 bar) oL g/cn?  6.93E-04
kinematische Viskositat Luft (5./ o.) VL cnv/ s 0.47
Molmasse 2-Buten M1 o/ mol 56.1
Molmasse Luft M, g/ mol 29.0
Diffusionsvolumen 2-Buten Vi - 81.8
Diffusionsvolumen Luft Vo - 20.1
bin. Diffusionskoeffizient (2-Buten in Luft) D12 cnr/ s 0.298
Ersatzdurchmesseﬂ/ Fged T ) dk cm 0.59
Porositat der Schittung £ - 0.40
Schmidt-Zahl (w/ D12) Sc - 1.59
Reynolds-Zahl (tp-ck/ W) Re - 157.6
Formfaktor in G18-16 fa - 1.6
Sherwood-Zahl 3-tk/D12) Sh - 28.9
Stoffiibergangskoeffizient B cm/s 14.6

relativer Konzentrationsgradient (8L14) Aclc - 0.06
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H H
0 0037f{Re/e)®sc O [
sh= f, 2+ ||0.6640(Re/e ) (&3 [ + 8-16

o \/[ {Ree) | A+ 2.4431(Rele) T ({5 —1)7 E (8:16)
mit
fa Formfaktor (abhangig von der Partikelform) dimensionslos
€ Porositat der Schittung dimensionslos
Re Reynolds-Zahl dimensionslos
Sc Schmidt-Zahl dimensionslos

Jpp— %ug
D.. = 8-17
Ay (8-17)

mit

D1, in cmél s

T Temperatur in K

p Druck in bar

MiM, Molmassen von Luft und&Kohlenwasserstoffin g/ mol

viv,  Diffusionsvolumina von Luft und £Kwst. dimensionslos
Innerer Stofftransport

Zur Abschatzung des Einflusses des inneren Stofftransports auf das Reaktionsgeschehen
kann die Weisz-Zahl herangezogen werden [105]. FUr eine Reaktion erster Ordnung erhalt
man bei vernachlassigbarem auf3eren Stofftransport:

Wz= L, CRmPron = 4 ganhg (8-18)
? Deff

mit

Ls charakteristische Lange des Korn¥{sfFge) cm

Kma1 Aktivitatsparameter (Gl. 4-21) in éng-s)

pPxom  Dichte des (pordsen) Katalysatorkorns in gPcm

Det effektiver Diffusionskoeffizient des Kwst. in Luft in éhs

¢ Thiele-Zahl (GI. 3-7) dimensionslos

Mit bekannter Weisz-Zahl kann die Thiele-Zahl, die das Zusammenspiel von Reaktion und
Diffusion im Katalysatorkorn charakterisiert, ermittelt werden. Ginstig sind Werte der

Thiele-Zahl von kleiner etwa 0.5, da sich in dem Fall nur geringe Konzentrationsgradienten
im Katalysatorkorn ausbilden und der Einflu3 der Transportvorgénge auf die beobachtete
Kinetik generell vernachlassigt werden kann. Fir groRere Thiele-Zahlen muf3 hinsichtlich
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der Auswirkung auf die Selektivitdt zum Wertprodukt differenziert werden. So sinkt die
maximale Ausbeute an MSA bei der Butanoxidation und einer Thiele-Zahl von eins nur
unwesentlich die maximale Ausbeute an Furan bei der Butadienoxidation dagegen erheb-
lich (vgl. Abb. 6-7, S. 78).

Der effektive DiffusionskoeffizienDet in Gl. 8-18 kann abgeschétzt werden. Sofern die
mittlere freie Weglange der diffundierenden Molekile in der Grél3enordnung des mittleren
Porenradius liegt, muf3 zunachst ein Diffusionskoeffizient ftr die Pore bestimmt werden:

-1

1 1
Dpure = o+ E (8-19)
o D12 DKn
mit
Dkn Koeff. fir KnudsendiffusioniDkn|=9700-1+/T/M;  cm¥/ s
T in K
g mittlerer Porenradius in cm
M, Molmasse des &Kohlenwasserstoff in g/ mol

Die mittlere freie Weglanga@ der Molekile kann unter der Voraussetzung idealen Gasver-
haltens aus folgendem Zusammenhang berechnet werden [103]:

KT

A= 8-20
pPR/2[w (8-20)

mit

k Boltzmann-Konstante = 1.3806620 J K

o} molekularer Stol3querschnitt 2m

Die mittleren freien Weglangen fur Luft und einegkK®hlenwasserstoff betragen unter

Reaktionsbedingungen etwa 120 bzw. 70 omy € 42nn?, dsuen=76N1¥). Sie liegen damit
tatsachlich in der GroRenordnung der mit Hilfe der Quecksilberporosimetrie bestimmten
mittleren Porendurchmesser.

Den effektiven Diffusionskoeffizient fir das Katalysatorkorn erhélt man schlie3lich aus
der Multiplikation des Porendiffusionskoeffizienten mit der Porositat des Korns und dem
Kehrwert der Tortuositat:

Deff = DPore B:Kat GT]: (8'21)
mit

Ekat Porositat des Katalysatorkorns dimensionslos
T Tortuositat dimensionslos

Die Tortuositat beschreibt die Abweichung vom idealen Modell einzelner, zylindrischer
Poren, ihr Wert kann fur eine Abschatzung auf drei oder vier gesetzt werden [105]. Tab.
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8-5 faldt die Berechnung der Weisz- und Thiele-Zahl fur die Reaktion des 2-Butens
(380 °C, %-Buten=0.78 %) zusammen.

Tab. 8-5: Berechnungzum Einfluf3 des inneren Stafftransparts (Reaktion von 2-Buten an V PO)

Beschreibung Grole Einheit  Wert
Reaktortemperatur J °C 380
Reaktordruck p bar 1.3
gemessener Aktivitdtsparameter Km1 cnv/ gs 1.7
Formkdrper Zylinder, Druchmessgétohe  Dkom*Hkomn cm  0.4&0.48
mittlerer Porenradius (Hg-Porosimetrie) S cm 1.75-10
Porositat des Kat.korns (Hg-Porosimetrie)  é&kar - 0.536
Dichte des Kat.korns (Hg-Porosimetrie) Pxom o/ cn? 1.375
Tortuositat T - 4
binarer Diffusionskoeffizient D12 cnv/'s 0.298
Knudsen-Diffusionskoeffizient Dkn cnf/s  0.548
effektiver Diffusionskoeffizient Det cnf/s  0.026
charakteristische Lange Ly cm 0.080
Weisz-Zahl Wz - 2.56
Thiele-Zahl ¢ - 2.59

Die abgeschatzte Thiele-Zahl ist somit deutlich gré3er als der geforderte maximale Wert
von etwa 0.5, d. h. der Diffusionsprozeld tbt im Fall der Reaktion der ungeséttigten Koh-
lenwasserstoffe am VPO-Katalysator einen Einflul3 auf die Mel3ergebnisse aus. Wie der
Ubersicht der durchgerechneten Falle in Tab. 8-6 zu entnehmen ist, gilt das auch fiir die
niederen Temperaturen von 340 und 360 °C. In der Tabelle finden sich auf3erdem die
Werte der jeweiligen Porennutzungsgrade. Der Porennutzungsgrad kann als Quotient aus
tatsachlicher Umsetzungsgeschwindigkeit und maximal mdglicher Geschwindigkeit ohne
Stofftransporteinfluld aufgefal3t werden:

I
exper — tanh¢ (8-22)
rmax ¢

Fur die hoheren Temperaturen werden bei der Oxidation der Butene am VPO-Katalysator
demnach nur knapp 40 % der mdglichen Reaktionsgeschwindigkeit erreicht. Die Ausbeute
am Wertprodukt MSA wird in diesen Fallen allerdings nicht signifikant reduziert, da MSA
hier sehr stabil ist und in der Relation zur Geschwindigkeit der Eduktumsetzung kaum
weiterreagiert (s. Kap. 5.1.2).

Die deutliche langsamere Reaktion des Butans fiihrt am gleichen Katalysator auf Thiele-
Zahlen unter eins. Allerdings wird die Forderung nach einem ¥/ér5 nur bei 380 °C
erreicht.

r’:
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Generell vernachlassigbar ist der Stofftransporteinflud beim Schalenkatalysator VPO-S.
Die kleine charakteristische Lange von nur 0.1 mm bewirkt Porennutzungsgrade nahe eins.
Auch im Fall der Bismutmolybdate schilagt sich der Diffusionsvorgang nicht auf die Me-
Rergebnisse nieder. FUr den in dieser Hinsicht ungunstigsten Fall wurde eine Thiele-Zahl
von 0.40 ermittelt (Tab. 8-6, untere Zeile).

Tab. 8-6: A bgesthétzte Thide-Zahlen und Parennutz ungsgrade fuir verschiedene Félle

Katalysator = Temperatur Edukt Cowst ¢ n
VPO 340 °C 2-Buten 0.6% 1.46 62%
VPO 360 °C 2-Buten 0.6% 2.63 38%
VPO 380 °C 2-Buten 0.78% 2.59 38%
VPO 380 °C Butan 1.0% 0.50 93%
VPO 400 °C Butan 1.0% 0.66 87%

VPO-S 360 °C 2-Buten 0.6% 0.22 98%
o/ y-BiMo 420 °C Butadien 2.0% 0.40 95%

Wammetransport - Komiberhitzung

Auf Grund der frei werdenden Reaktionswarme kann bei exothermen Reaktionen das Ka-
talysatorkorn eine hohere Temperatur annehmen als die geregelte Temperatur der umge-
benden Gasphase. Wie im Fall des Stofftransports ist auch hier zu unterteilen in entspre-
chende Vorgange innerhalb und au3erhalb des Korns.

Unter der Voraussetzung eines praktisch ausgeglichenen Temperatur- und Konzentrati-
onsprofils innerhalb des Katalysatorkorns laf3t sich die resultierende Temperaturdifferenz
zwischen Katalysator und umgebender Gasphase leicht abschéatzen. Im stationaren Zu-
stand mul3 gelten:

QReaktion = QWL'J bZW'

- ARH [y tMyorn = I:geo Lory |:(-I_Korn _TGas) (8'23)
ATy,
mit
Qreakion  Warmeentwicklung durch exotherme Reaktion
Qwo Warmeubertragung Korn - Gasphase

ArH mittlere Reaktionsenthalpie

m massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit
Mkorn Masse eines Katalysatorkorns

Fgeo geometrische Oberflache eines Korns

aa Warmeibergangskoeffizient
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Der ungunstigste Fall liegt am Reaktoreingang vor, da dort die Warmeentwicklung am

hdchsten ist. Die Reaktionsgeschwindigkeit kann dort durch das Produkt von Aktivitatspa-

rameter und Eingangskonzentration des Kohlenwasserst@fis.{ Ccakwstei) €rsetzt wer-

den. Die mittlere Reaktionsenthalpie erhélt man, indem man die einzelnen Reaktionsent-
halpien der relevanten Reaktionspfade mit den entsprechenden Werten der Kornselektivi-
tat multipliziert und dann addiert (vgl. Reaktionsnetze in Kap. 4.1):

AH= S AH, ,+°S AH, ,+S,, [AH, , (8-24)

Der Warmeubergangskoeffizient folgt mit bekannter Nusselt-Zahl aus:

a, = Nu[—ﬁ (8-25)
dK

mit

AL Warmeleitfahigkeit der Gasphase_(ft) in W/ (cm-K)

dk Ersatzdurchmessék=/Fged T in cm

Die Berechnung der Nusselt-Zahl kann entsprechend der Berechnung der Sherwood-Zahl
durchgefuhrt werden. Dazu werden in Gl. 8-16 Sherwood- und Schmidt-Zahl durch Nus-
selt- und Prandtl-Zahl ersetai)4]. Die Rechnung ist in Tab. 8-7 wiederum fiir die Reakti-

on von 2-Buten am VPO-Katalysator bei 380 °C zusammengefalit (s. a. Tab. 8-4)

Tab. 8-7: Beredhnung zur Komiberhitzung (Reak tion von 2-Buten an V PO)

Beschreibung Grole Einheit Wert
Reaktionsenthalpie Buten MSA + Wasser ArH12 kJ/ mol -1002
Reaktionsenthalpie Buten Bde + Wasser AgH13 kJ/ mol -126
Reaktionsenthalpie Buten Furan + Wasser  AgHi3 kJ/ mol -271
Reaktionsenthalpie Buten CO+ Wasser ArH14 kJ/ mol -1404
Reaktionsenthalpie Buten CO,+ Wasser ArH14 kJ/ mol -2536
gemittelte Reaktionsenthalpie (fir-LD) ArH kJ/ mol -929
Butenkonzentration am Reaktoreingang Ccakwstein ~Mol/cn?  1.87-10
Warmeleitfahigkeit der LuffL04] AL W/ (cm-K) 4.88-10
Prandtl-Zah[104] Pr - 0.713
Nusselt-Zahl Nu - 23.3
Warmeubergangskoeffizient Qa W/ (cn?-K)  193-10
Kornuberhitzung ATkom K 7.6

*

Kornlberhitzung mit) aus Tab8-6 ATkom K 2.9
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Die Kornuberhitzung fallt mit 7-8 K moderat aus. Fir die Reaktion des Butans am glei-
chen Katalysator wurde ein Wert von 5 K, fiir die Oxidation von Butadien giiMo

ein Wert von rund 4 K ermittelt.

Natirlich stellt die Abschatzung nach Tab. 8-7 nur einen groben Anhaltswert dar. Die
Voraussetzung vernachlassigbarer Temperatur- und Konzentrationsgradienten im Korn
stimmt, wie weiter oben gezeigt, zumindest nicht fir die Konzentration. Die Berlicksichti-
gung des ermittelten Porennutzungsgrads von 3B &-6) wirkt sich allerdings guinstig

auf die resultierende Korniberhitzung aus, sie betragt dann nur noch etwa 3 K.

Zu einem wesentlichen Temperaturgradienten zwischen dem Inneren des Katalysatorkorns
und seiner auReren Oberflache kommt es, wenn das Verhéltnis der Warmeubergangswi-
derstande betreffend den Warmetransport innerhalb des Korns und den Warmetbergang
von Kornoberflache zu umgebender Gasphase grol3 wird. Dieses Verhaltnis ist als Biot-
Zahl bekannt:

Reom [0,

Bi = Korn (8-26)
AKorn

mit

Akom  Warmeleitfahigkeit des Katalysatorkorns in W/ (cm-K)

Rcom Radius des Formkorpers (Kugel oder Zylinder) in cm

Eine detaillertere Betrachtung scheitert an der unbekannten Warmeleitfahigkeit des Kata-
lysatorkorns. In [104] werden fir oxidische Materialien Werte zwischen 1 und 8 W/ (m-K)
angegeben, wahrend sich in [106] fur eine kleine Auswahl oxidischer Katalysatoren Werte
zwischen 0.25 und 0.5 W/ (m-K) finden. R =0.5 W/ (m-K) ergeben sich fir alle Falle
Biot-Zahlen kleiner eins (Tab. 8-8), so dal} zumindest kein stark ausgepragtes Temperatur-
profil im Katalysatorkorn zu erwarten ist.

Tab. 8-8: Bid-ZahleWom=0.005 W/ am- K) fur verschiedene Falle

J_W .

Katalysator Temperatur Edukt  Xcakwst V /cn/s Rkom/CM o K Bi
VPO 380 °C 2-Buten 0.78% 120 0.24 19310 0.93
VPO 400 °C Butan 1.0% 15 0.24 85110 041
VPO-S 360 °C 2-Buten 0.6% 40 0.01 26710 0.05

o/y-BiMo 420°C  Butadien 2.0% 20 0.23 8210 0.38
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8.5 Abschatzung der Bodensteinzahl

Zur Auswertung der Mel3ergebnisse wurde das Pfropfstromungsmodell zu Grunde gelegt.
Das Pfropfstromungsmodell darf verwendet werden, wenn die Bodenstein-Zahl (Gl. 8-27)
einen Wert gré3er 100 annimmt, dann namlich ist die axiale Dispersion vernachlassigbar.
Die Bodenstein-Zahl kann auch als das Verhéltnis der Zeitkonstanten von axialer Disper-
sion und mittlere Verweilzeit im Reaktor interpretiert werden.

Bo= o (8-27)
mit

L Lange der Katalysatorschuttung in cm

Uo Leerrohrgeschwindigkeit in cm/ s

Dax axialer Dispersionskoeffizient in éhs

Zur Berechnung des axialen Dispersionskoeffizienten wird in [104] die folgende Beziehung
angegeben:

D DSchUtt + PeO

& = (8-28)
DlZ DlZ Kax
mit
D1 Diffusionskoeffizient im feststofffreien Raum in éhs
Dschart  Diffusionskoeffizient in der Schittung in ehs
Pe molekulare Peclet-Zahl dimensionslos
Kax Konstante dimensionslos

Der Diffusionskoeffizient in der Schittung ergibt sich mit der Porositat der Schigtung
aus:

D s = D12 -l-¢€ ) (8-29)

Die molekulare Peclet-Zahl wird mit dem Partikeldurchmesgisgebildet:
Pe =Uu, [, /Dy, (8-30)

Mit GI. 8-28 - 8-30 erhalt man fur die Bodenstein-Zahl:

LW
Bo=— 2 (8-31)
D12 [(1_ \'1_3)"' U, EjP/Kax

Mit einer Reaktorlange von 150 cm, den Werten aus Tab. 8-Kyn@ [104] ergibt sich
mit einem mittleren Partikeldurchmesser von 0.4 cm eine Bodenstein-Zahl von 750. Auch



V ersuchsapparaturen 111

fur die anderen Falle mit zum Teil erheblich niedrigeren Leerrohrgeschwindigkeiten wur-
den stets Bodenstein-Zahlen
Bo > 500

berechnet. Als Partikeldurchmesskrwurde ein Mittelwert aus dem Durchmesser der
inerten Steatitkugeln (d=2mm) und dem Ersatzdurchmesser der betreffenden Katalysator-
formkorper eingesetzt.

8.6 Versuchsapparaturen

Neben der Zapfstellenanlage (Abb. 8-3, Anlagenbeschreibung s. Kap. 3.1) wurde fur die
vergleichenden Messungen mit den Edukten Butadien und i-Buten bei Verwendung der
Katalysatorer3-BiMo und ShO4 bzw. Mischungen aus beiden Oxiden eine Apparatur mit
einem kleineren Integralreaktor benutzt (Abb. 8-2). Es handelte sich dabei um einen
Quarzglasreaktor von 13 mm Innendurchmesser, in den eine Katalysatorschuttung von ca.
7 cm Hohe mit 8 — 10 g Aktivmaterial eingesetzt wurde. Die Schittung wurde auch hier
mit Steatitkugeln von 2 - 3 mm Durchmesser verdiinnt. Den Sollwert fir den Temperatur-
regler (PID-Regler) liefert ein Thermoelement.

Die kleine Anlage weist ansonsten prinzipiell den gleichen Aufbau auf wie die Zapfstellen-
apparatur. Das Umschaltventil (UV, Abb. 8-2) ermdglicht eine andere (d. h. nicht integrale)
Betriebsart der Anlage, die im Rahmen dieser Arbeit aber nicht genutzt wurde.

Die Dosierung der Gase erfolgt mit Hilfe thermischer Massendurchflul3regler, die Zugabe
von Wasserdampf war nicht vorgesehen. Nachdem die Reaktionsgasmischung den Kataly-
sator passiert hat, kann durch Umschalten des Probenschleifenventils (PSV) eine Probe
davon in den Gaschromatographen eingespult werden. Vom Produktgasstrom wird im
folgenden ein Teil abgezweigt und einem kombinierten CO-p- @Bfrarot) und Q-
Analysator (elektrochemisch) zugefuhrt. Zuvor werden die kondensierbaren Anteile in ei-
ner Kuhlfalle zurtickgehalten. Der tbrige Produktstrom wird in einem katalytischen Nach-
verbrenner vollstandig zu GQund Wasser oxidiert. Die Anlage ist mit Hilfe eines Klein-
rechners automatisiert.

Der Druck, der vor dem Reaktor von einem elektronischen Sensor gemessen wird, wurde
mit Hilfe eines Ventils im Abgasstrom stets auf 1.3 bar geregelt.
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NV: Nachverbrennung
PSV: Probenschleifenventil (6/2- Wege)
UV: Umschaltventil
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8.7 Erganzende Einzelheiten zum Hauptteil

Tabellen

Tab. 8-9: Literaturdaten zur partidlen Oxidation Butans zu MSA (A bb. 6-12)

Autor Jahr PIV Prap-  Xewan Xop T Usuan "Sy
(Promotor) Methodé /% /% /°C o TV
Shimoda et a[81] 85 1 wass 1.5 17 440 0.27 0.72
Matsuura et a[82] 90 1.1 wass 20 20 420 0.72 0.78
Bejetal[83] 92 1.1 (Mo, Ce) org 1.2 20 420 069 0.71
Uihlein [13] 92 11 org 1.8 20 410 0.75 0.69
Schrader et a84] 86 1.1 org 15 22 425 012 0.75
Schrader et gJ85] 85 1 fest 15 9 425 008 0.63
Meyers et al[86] 89 1.2 (Zn) wass 1.1 20 450 0.83 0.62
Aietal.[87] 86 13 org 22 20 380 050 0.75
Sundaresan et §88] 85 1.2 (org) 1.2 20 430 0.76 0.61
Sundaresan et §89] 88 1.1 (org) 1.8 20 430 052 0.65
Zazhigalov et a[90] 90 1.08 org 1.6 20 410 0.88 0.73
Trifiro et al.[91] 84 1 org 06 9 320 075 0.62
Trifiro et al.[92] 87 1.04 org 1.1 15 350 0.38 0.8
Trifiro et al.[93] 88 1.04 org 23 23 300 064 0.71
Bordes et a[94] 90 1 wass 1.5 20 410 0.80 0.60
0.20 - 0.68 -
Bordes et af42] 93 ~1 ? 1.5 20 380
0.99 0.59
Agaskar et a[95] 94 1.18 org 1.5 20 450 0.69 0.57
350 0.10 0.82
Voltaet al[76] 93 ~1 org 1.2
350 0.02 0.63
Abon et al[80] 95 11 org 16 18 400 0.65 0.69
Chenget a[96] 96 1.07 (In) org 15 20 380 090 0.72
. 0.12 - 0.73 -
eigene Messung 1.05 org 15 20 380
0.86 0.70

“wass: waldrige; org: organische Losungs- und Reduktionsmittel;
(org): gemischt; fest: Festkdrperreaktion
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Tab. 8-10: L iteraturdaten zur partielen Oxidation Butadiens zu Furan (A bb. 6-5)

XButadien XOZ XH20 T
Autor Jahr  Katalysator Upytai R
yS / % / % / % / o C Butadien S:uran
VPO 11 3.5 83 340-460 0.65 0.17
VPO 11 3.5 0 340-460 0.65 0.11
Kubias et al. 3] 97 LavVPO 11 3.5 0 377 0.55 0.11

AgVPO-1 11 35 0 377 072 0.07
AgVPO-2 11 35 0 230 057 0.09
Kubias et al[54] 98 CsHPMo,O,, 09 41 14 377 077 0.29
Kubias et al[55] 98 USbO 10 35 83 510 010 040
Baker etal[56] 97 VaufSiQ 160 80 O 500 0.11;0.23 0.31; 0.23
430  0.10 0.48
530 0.25 0.37
Trifiro et al. [6] 85 VPO 07 11 0O 357 0.32-0.68 0.63-0.43
Ozkan et al[58] 89 MoO 24 195 0O 480 0.33 0.15
Schrader et a[59] 96  NiMoO 30 200 O 450 0.12 0.28
Aietal.[60] 81 CsHPMo,O,, 10 40 14 340 0.72 0.26

Baiker et al[57] 98 BiMo auf TiO, 5.0 5.0 0

Adams'64[44] 64 BiMoO (Butadien in Luft) 490  0.36 0.25
o VPO-S 06 200 O 360 0.13-0.82 0.18-0.10
2 VPO 06 200 O 360 0.21-0.97 0.08-0.02
= AgV-1 20 70 10 300 070 0.9
2 AgV-2 20 70 10 280 060 0.0
2 CsHPMo,O,, 10 70 10 390 063 031

o/ y-BiMo 20 70 10 400 0.08-0.71 0.33-0.17

Tab. 8-11: Eingestelite V ersuchsbedingungen bel den Messungen mit den Katalysatoren aus Tab. 5-5

Katalysator T/ °C  Xgytadien X02 XH20
VPO-S 340; 360 0.6 20 0
V,0, 300; 340 2 2 10

AgV-1 300 - 360 2 7 10
AgV-2 280; 300 15;2 4.7 10

AgV-3 260 - 380 2 7 10

* 20 K Schritte



116 A nhang

Komektur der KenngroRe "*Ywp

Um die nach GlI. 4-25, S. 37 berechnete, maximale Ausbeute flr den Fall der Reaktion der
ungesattigten Kohlenwasserstoffe an VPO-Katalysatoren etwas nach unten zu korrigieren
und somit einen besseren Vergleichswert zu bekommen wurde folgendermal3en verfahren:
Ausgehend von der urspringlichen Anpassungsrechnung, die den Parametiatk zu

null ergab (durchgezogene Linie in Abb. 8-4), wurden flr erneute Anpassungsrechnungen
kleine Werte flr k24 fest vorgegeben (gepunktete Linie in Abb. 8-4), die soweit vergréRert
wurden, bis die ZielgrofRe (Fehlersumme) sich signifikant &nderte. Als Vergleichswert
maxy\yp flr die Butenmessung wurde schlief3lich der Mittelwert herangezogen (s. Abb. 8-4).
Die Kenngrof3en Aktivitatsparameter und Kornselektivitat variierter bei dieser Prozedur
nur unwesentlich.

045 = - oo o
0.40
035/ T | T | T
0.90 0.95 1.00
Umsatz

Abb. 8-4: Absthatzung der Kenngt®®&'wpe im Fall der Reaktion der ungeséttigeniohlenwas-
serstaffe am V PO-Katalysatar

Gleichungen

zu Kap. 3.2
Zusammenhang zwischen Kornselektivitat und intrinsischer Selektivitat [34]:

‘s, % J'Ss/ A [ﬂanh(¢> JI‘SB/‘AB)E ©.32)
‘e T I—

Zusammenhang zwischen Reaktorselektivitdt und Kornselektivitat [34]:

K _(1_ KSB/AB
RSB — . Se _ 1 (1 UA) E (8-33)
1- %S /Ag U, -
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mit
Ua Umsatz an Edukt A
A Stabilitéatsparameter fir den Bilanzraum ,Korn*

Zusammenhang zwischen Stabilitdtsparametern fur die Bilanzraume Korn und Aktivkom-
ponente [34]:

iSB tanl‘(sb) 1% (8-34)
C

& zl_iSB/i/\B v 'Se/ e Eﬂanh&p g/iSB/i/\B)_

8.8 Symbolverzeichnis

Abkiirzungen und Indizes

a aul3en

ber berechnet

C4, Cdkwst G-Kohlenwasserstoff

FID Flammenionisationsdetektor
GC Gaschromatograph

gem gemessen

GGW Gleichgewicht

i intrinsisch

Iy ] beliebige Spezies (kohlenstoffhaltiges Molekiil)
IR Infrarot

K, Korn Katalysatorkorn

Kalz. Kalzinierung

Kat Katalysator

m auf Katalysatormasse bezogen
MA Methacrolein

MAS Methacrylsaure

MPV Multipositionsventil

MSA Maleinsaureanhydrid

MTBE Methyi-tertiar-butylether

NP Nebenprodukte

R Reaktor

Raff2 Raffinat Il

THF Tetrahydrofuran
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WP Wertprodukt

wuU Wameibertragung

z beliebige Zapfstelle

ZS Zapfstelle

Symbole

C Konzentration an der Oberflache des Katalysatorkorns
n Stoffmengenstrom

\Y Volumenstrom

Q Warmestrom

B kinetischer Koeffizient

Bo Bodensteinzahl

c Konzentration

Dax axialer Dispersionskoeffizient

Daisp Dispersionskoeffizient

Dett effektiver Diffusionskoeffizient

Dj; binarer Diffusionskoeffizient

dk Ersatzdurchmesser einer Partikel

Dkn Knudsen-Diffusionskoeffizient

Dkom Zylinderdurchmesser eines Katalysatorkorns

dp Partikeldurchmesser

Dschit Diffusionskoeffizient in der Katalysatorschittung
F Peakflache (GC-Analyse)

Fyeo geometrische (=aul3ere) Oberflache

FReaktor Querschnittsflache des Reaktionsrohres

ARG Freie Reaktionsenthalpie

ArH Reaktionsenthalpie

Hkom Zylinderhohe eines Katalysatorkorns

ki Geschwindigkeitskonstante fir den Reaktionspfaf i
Km massenbezogene Geschwindigkeitskonstante
Km1 Aktivitdtsparameter

L Lange der Katalysatorschittung

Ly charakteristische Lange (=Volumen/ Oberflache)
m Masse

M Molmasse

n Stoffmenge, nattrliche Zahl

p Druck

q relative Empfindlichkeit (GC-Analyse)
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M H D o yN>e S mTmQ

Kennzahlen
Bi

Nu

Pe

Pr

Re

Sc

Sh

Wz

Reaktionsgeschwindigkeit

Radius des Formkdrpers

massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit
mittlerer Porenradius

Selektivitat

Temperatur

Zeit

modifizierte Verweilzeit

Umsatz

Leerrohrgeschwindigkeit

geometrisches Volumen (bezogen auf Aufdenmalie)
molarer Anteil

Molenbruch am Reaktoreingang

normierte Konzentration, Ausbeute
Zielfunktion (Fehlersumme)

Warmeubergangskoeffizient, Exponent (Reaktionsordnung)
Stoffubergangskoeffizient, Exponent (Reaktionsordnung)
Porositat, Anzahl der Kohlenstoffatome in einem Molekdl
dynamische Viskositét

Thiele-Zahl

Stabilitatsparameter, Warmeleitfahigkeit

freie Wglange

kinematische Viskositat, Diffusionvolumen

Temperatur

Dichte

Zeitkonstante, Tortuositat

Reaktionslaufzahl

Biot-Zahl

Nusselt-Zahl
,molekulare” Peclet-Zahl
Prandtl-Zahl
Reynolds-Zahl
Schmidt-Zahl
Sherwood-Zahl
Weisz-Zahl
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