Katalytische Wandreaktorkonzepte fur
MSA-Synthese und
Methanol-Dampfreformierung

\on der Fakultét Verfahrenstechnik
der Universitét Stuttgart zur Erlangung der Wiirde
eines Doktors der Ingenieurwissenschaften (Dr.-Ing.)
genehmigte Abhandlung

vorgelegt von
Carsten Becker
geboren in Berlin

Hauptberichter : Prof. Dr.-Ing. G. Eigenberger
Mitberichter . Prof. Dr.-Ing. G. Emig

Tag der mindlichen Priifung: 18.10.2002

Institut flir Chemische Verfahrenstechnik
der Universitat Stuttgart
2002



Vorwort

Diese Arbeit entstand im Rahmen meiner Téatigkeit als Wissenschaftlicher Mitarbeiter
am Institut flir Chemische Verfahrenstechnik der Universitét Stuttgart.

Prof.-Dr.-Ing. G. Eigenberger mdchte ich fur die Betreuung der Arbeit ganz besonders
danken. Er hat mir die erforderlichen Freiheiten als auch vielen wertvolle Ratschlége
gegeben. Seine schier unerschopfliche Begeisterung fur die Losung wissenschaftlicher
Probleme wird mir immer ein Vorbild sein.

Prof.-Dr. G. Emig danke ich fiir die Ubernahme des Mitberichts. Fiir die fruchtende
Zusammenarbeit und freundliche Unterstiitzung auf dem Gebiet der MSA-Synthese
mdchte ich mich ausdriicklich bedanken.

Mein grof3er Dank gilt Herrn Friedrich, der mir durch seine sprichwortlich konstrukti-
ve Arbeit meine experimentellen Arbeiten erst ermoglichte.

Nicht zuletzt durch die kollegiale und freundliche Atmosphére habe ich mich am
Institut stets sehr wohl gefuhlt. Mein tiefer Dank gilt dabei Gregor Kolios und Jorg
Frauhammer, die mir mit ihrem Rat zur Seite gestanden haben. Durch ihre personliche,
jeweils fir sich eigene Art sind sie flr mich zu Vorbildern geworden. Meine Zeit
am ICVT wird mir dank meiner liebgewonnenen Kollegen und Freunde, darunter
Axel Salden, Sven Thate, Aristides Morillo, Clemens Brinkmeier, Frank Opferkuch
Steffen Springmann, Claudia Schopf, Oliver Borchers und Wolfgang Lengerer eine
unvergessene bleiben.

Der Werkstatt, allen voran Herrn Hildinger und Herrn Schuhmacher, sowie Herrn
Ferreau und Herrn Lorenz danke ich fiir ihre tatkraftige Unterstiitzung.

Den Hiwis, sowie Studien- und Diplomarbeitern mdchte ich fiir ihre personliche
Unterstiitzung danken. Stellvertrend fir sie stehen Jochen Unfried und Holger Worner,
deren Arbeiten mir wichtige Impulse gaben.

Der Bayer AG, Leverkusen, und der Adam Opel AG, Mainz-Kastel, danke ich fir
die freundliche Zusammenarbeit und finanzielle Unterstiitzung, insbesondere meinen
Projektleitern Thomas Daszkowski und Erwin Dieterich von der Bayer AG und Herrn
Ingo Hermann von der Adam Opel AG fiir ihre kooperative Zusammenarbeit.

Am Ende steht mein Wunsch, dass dieses Institut seine Aulergewohnlichkeit
beibehalt, an dem sowohl SpaR an der Wissenschaft als auch gegenseitige Einsatzbe-
reitschaft zu einer groRen Leistungsfahigkeit beitragen.

Oktober 2002 Carsten Becker



Willst Du ein Schiff bauen, rufe nicht die
Menschen zusammen, um Pléne zu machen, die
Arbeit zu verteilen, Werkzeuge zu holen und Holz
zu schlagen, sondern lehre sie die Sehnsucht nach
dem grolien Meer.

Antoine de Saint-Exupéry

Fir meine Frau Silke und meiner Tochter Carolin-Sophie



Inhaltsverzeichnis

Formelverzeichnis

Summary

Zusammenfassung

1 Einleitung und Ziele

11
1.2

Problemdarstellung . . . . ... ... ... ... .. .......
Zielsetzung und Gliederung der Arbeit . . . . . . ... ... ...

2 Stand der Technik der MSA-Synthese

2.1
2.2

2.3

Wirtschaftliche Bedeutung von MSA und Verwendungszwecke . . . .
Produktionsverfahren und Reaktorsysteme . . . . . . .. ... ..
2.2.1 Benzoloxidation . ... ..................
2.2.2 Oxidationvonn-Butenen. . . . ... ... ........
2.2.3 MSA als Nebenprodukt der PSA-Synthese . . . . . . ..
2.24 Oxidationvonn-Butan . . . . ... ... .........
Zusammenfassung und Motivation . . . . . ... ... L. L.

3 Grundlagen der MSA-Synthese

3.1
3.2
3.3

3.4
3.5
3.6

Mechanistische Vorstellung . . . . . . . . ... ... ... ....
MSA-Katalysator . . . . . .. ... ... ... ... ..
Charakterisierung des Katalysators . . . . . .. ... ... .. ..
3.3.1 Porenradienverteilung . . .. ... ...
3.3.2 Kalzinierung und Aktivierung des Katalysators . . . . . .
3.3.3 Deraktive Sauerstoff . . . .. ... ... ... L.
3.34 EinfluB des P/V—\Verhéltnisses . . . ... ... .....
Beschichtung des Katalysatortragers . . . . ... ... ......
Aktivierung des Katalysators . . . . . .. ... ... .......
Zusammenfassung . . . .. ..

4  \fersuchsaufbau

4.1

Gesamtanlage . . . . . . . . . ... ..

VI

Xl

000000 ~N~NOO®



INHALTSVERZEICHNIS

4.2 \ersuchsreaktoren . . . . . . . ... ... 36
4.2.1 Der katalytische Rohrreaktor . . . . .. ... ... ...... 36
4.2.2 Der katalytische Wandreaktor . . . . .. ... .. ...... 37

43 Analytik . . ... 38
431 Kalibrierung . ... ... ... 43
4.3.2 Problemeder Analytik . . . ... ... . ... ........ 43

4.4 Steuerung der Anlage und Mel3werterfassung . . . . . . ... . ... 44
Experimentelle Untersuchungen 46
5.1 Reaktionstechnische Untersuchungen im Rohrreaktor . . . . . . . .. 46
5.1.1 Einflul von Transportlimitierungen . . . . . ... ... ... 47

5.1.2 Stromungsprofil . . .. ... ... o 49

5.1.3 Temperaturprofile der MSA-Synthese im Rohrreaktor . . . . . 49

5.1.4 Einfluk der Feedkonzentration . . . . . . ... ... ... .. 53

5.2 Experimentelle Ergebnisse im Wandreaktor . . . . ... ... .. .. 54
5.2.1 Einflul von Transportlimitierungen . . . . . ... ... ... 54

5.2.2 Axiale Profilverlaufe im katalytischen Wandreaktor . . . . . . 56

5.2.3 Einfluk der Temperatur . . . . . . .. ... ... ... .... 59

5.2.4 Einfluk der Butankonzentration . . ... ... ... ... .. 64

5.2.5 Einfluk der Sauerstoffkonzentration . . . ... ... ... .. 67

5.2.6 Einflul der Querschnittsbelastung . . . . ... ... ... .. 69

5.2.7 Einflul der Katalysatorschichtdicke . . . . .. ... ... .. 71

5.2.8 Reaktionsgasnachspeisung . . . . . .. ... ... ... ... 73

5.2.9 Nichtisotherme Fahrweise im katalytischen Wandreaktor . . . 74

5.3 Zusammenfassung und erste SchluRfolgerungen . . . . . . .. .. .. 78
Kinetik der MSA-Synthese 79
6.1 Reaktionssystem der MSA-Synthese . . . . . . . ... ... .. ... 79
6.1.1 Struktur des Optimierungsprogrammes . . . . . . ... ... 80

6.1.2 Numerische Losungsmethode . . . . . ... ... ... ... 81

6.2 Kinetikmodelle . . . .. ... ... ... ... ... .. 82
6.2.1 Redox-Modell (Mars- van Krevelenmechanismus) . . . . . . 83

6.2.2 Eley-Rideal-Modell . . . . . ... ... ... ... ...... 84

6.2.3 Langmuir-Hinshelwood-Modell . . . . ... ... ... ... 87

6.3 Kinetische UntersuchungenimKFBR . . . . . . ... ... ..... 89
6.4 Kinetische Untersuchungenim KWR . . . . .. ... ... ..... 94
6.4.1 Modell des katalytischen Wandreaktors . . . . ... ... .. 94

6.5 Ergebnisse der Optimierungsrechnungen . . . . . . .. .. ... ... 96
6.5.1 Eley-Rideal-Modell . . . . . ... ... .. ... .. ..... 96

6.5.2 Sharma-Modell . . . .. ... ... ... ... .. ...... 99

6.5.3 Redoxmodell . . . ... ... ... . ... ... ... . 99

6.6 Zusammenfassung . . . . .. ... 106



INHALTSVERZEICHNIS V

7 EinfluB von Porendiffusion 107
7.1 Kennzahlen und Bewertungsmethoden . . . . . . ... ... ... .. 108
7.2 Numerische Losungsmethode . . . . . . . . .. .. ... ... .... 109
7.3 Einflu der Porendiffusion im Hot-Spot-Bereich . . . . . . ... ... 109
7.4 Zusammenfassung . . . . .. ... 110

8 Vergleich der Reaktorkonzepte 115
8.1 Modell des katalytischen Festbettreaktors . . . . ... ... ... .. 115

8.1.1 Modellannahmen . . . . . . ... ... ..o 116
8.1.2 Quasihomogene Energiebilanz . . . . . ... ... ... ... 117
8.1.3 Materialbilanz der Gasphase . . . . .. ... ... ... ... 118
8.1.4 Materialbilanz der Feststoffphase . . . . ... ... ... .. 119
8.1.5 Druckabfallbeziehung . . . ... ... .. ... ... .... 119
8.1.6 Anfangs-und Randbedingungen . . . . . ... .. ... ... 119
8.2 Modell des katalytischen Wandreaktors . . . . .. ... ... . ... 120
8.2.1 Modellannahmen . . . . . . ... ... oL 121
8.2.2 Materialbilanz der Gasphase . . . . . . ... ... ... ... 121
8.2.3 Materialbilanz der Katalysatorphase . . . . . ... ... ... 121
8.2.4 Energiebilanz der Gasphase . . . ... ... ... ...... 121
8.2.5 Energiebilanz der Katalysatorphase . . ... ... ...... 122

8.2.6  Energiebilanzen des Katalysatortragers und der Reaktorwand . 122
8.2.7 Wadrme- und Stoffuibergang zwischen Gasraum und Katalysator 123

8.2.8 Druckabfall im katalytischen Wandreaktor . . . . . . ... .. 123
8.3 Numerische Berechnungsmethode . . . . . . ... ... ....... 123
8.4 Temperaturverhalten beider Reaktorkonzepte . . . ... ... .. .. 124
8.4.1 \Vergleichsgrundlage . ... ... ... ............ 124

8.4.2 Ausbeuteverhalten beider Reaktorkonzepte bei Anderung der
Kihlmitteltemperatur . . . . . .. ... ... ... ...... 124
8.5 Reaktionsfiihrung mit getrennten Kihlkreislaufen . . . . . .. .. .. 129
8.5.1 Simulationsergebnisse . . . . ... ... oL 130
8.6 EinfluR der Warmeleitfahigkeit des Katalysatortrdgers. . . . . . . .. 131
8.7 Zusammenfassung . . . . .. ... 134
9 Das Faltreaktorkonzept 136
9.1 Reaktionssystem der Reformierung . . . . . . . .. ... ... .... 137
9.1.1 Kinetische Voruntersuchungen im Festbettreaktor . . . . . . . 137
9.1.2 Reaktionskinetik . . .. ... ... .. ... ... .... 141
9.2 Das Modell des Gegenstrom-Faltreaktors . . . . .. ... ... ... 145
9.2.1 Grundlagen und Prinzip des Gegenstrom-Faltreaktors . . . . . 145
9.2.2 Modellannahmen . . . . . . ... ... L 147
9.2.3 Modellgleichungen . . . . . . ... .. ... ... ... ... 147
9.2.4 Transportparameter . . . . . . . . . .. ... 152

9.25 Simulationsparameter . . . . ... ... ... .. 153



INHALTSVERZEICHNIS

9.3 Einflul von Warmetransportparametern . . . . . . .. ... .. ...
9.4 Optimierung der Temperaturfihrung . . . . . . ... ... ... ...
9.4.1 Wahl der Brenngaszusammensetzung . . . . . . . ... ...
9.4.2  Zur Temperaturfihrung der Wasser-Gas-Shift Reaktion . . . .
9.4.3 Lage des Brenngaskatalysators . . . . .. ... ........
9.4.4 Brenngaszwischeneinspeisung . . . . . . . ... . ... ...
9.5 Einflul der Spaltweite. . . . . . . . ... ... .. ... ...
9.6 Experimentelle Uberpriifung des Konzeptes . . . . ... .......
9.6.1 Konstruktiondes1 kW-Reformers. . . .. ... ... ...,
9.6.2 Mersuchsanlage . . .. ... ... ... .. .. ... ...
9.6.3 Inbetriebnahme des Gegenstromreaktors . . . . . ... .. ..
9.7 Zusammenfassungund Bewertung . . . . . .. ... ... L

Einzelne Komponenten der Versuchsanlagen

A.1 Der Festbettrohrreaktor . . . . . ... ... ... ... .. ...
A.2 Der katalytische Wandreaktor . . . . . . ... ... ... .......
A.3 Katalysatortragerplattenpaar des Wandreaktors . . . . . ... .. ..
A.4 Der Gegenstromreaktor . . . . . . . . ... ...

Herleitung Kinetischer Modelle fir die MSA-Synthese

B.1 Eley-Rideal-Modell von Uihlein . . . . ... ... ..........

B.2 Redox-Modell . . . . . ... .. .. ..

B.3 Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus . . . . . .. ... ... ....

B.4 Weitere Ergebnisse der Optimierungsrechnungen . . . . . ... ...
B.4.1 Eley-Rideal-Modell . . . . .. ... ... ... ........
B.4.2 Langmuir-Hinshelwood-Modell . . . . ... ... ... ...
B.43 Redoxmodell . . ... ... ... ... ... ... .. ...,

Geometrieparameter

C.1 Zur Geometrie des katalytischen Wandreaktors . . . . .. ... ...
C.1.1 Berechnung der Phasenanteile . . . ... ... ........
C.1.2 Berechnung der geometrischen Oberflachen . . . . . . . . ..
C.1.3 Berechnung der Wérmeleitungsstrome im Wandreaktor . . . .

C.2 Zur Geometrie des Faltreaktors . . . . . . ... ... ... ......
C.2.1 Katalysatortrdger . . . . . . . . . .. ... ...
C.2.2 Phasenanteile . . . . . . ... ... ...
C.2.3 Spezifische Oberflachen . . . . ... ... ... ... ....

Stoffwerte und Modellparameter

D.1 Stoffwerte fir die MSA-Synthese . . . . . . . ... ... ... ....
D.2 Stoffwerte fir die Methanolreformierung. . . . . . . ... ... ...
D.3 Kinetikparameter der Methanol-Dampfreformierung . . . . . . . . .
D.4 Warmetransport im gekihlten Festbettreaktor . . . . . . ... .. ..

179
179
179
179
179

184
184
185
186
189
189
191
193



INHALTSVERZEICHNIS

D.5 Warmelibergang zwischen Fluid und Partikel
D.6 Diffusionskoeffizient . . . ... ... ....
D.7 Stoffiibergang zwischen Partikel und Fluid . .

E Erlauterungen zur Orthogonalen Kollokation
E.1 Theoretische Grundlagen . . . . . . ... ..

E.1.1 Beispiel zur Berechnung der Kollokationspunkte . . . . . ..

E.2 Praktische Anwendung und Umsetzung der OC

Literaturverzeichnis



Formelverzeichnis

Lateinische Symbole

aBPT [m;‘jsf ‘]  BET-Oberflache

a’¥ (2] spezifische Oberflache

A [m?] Flache

b [m] Reaktorbreite

By Permeabilitdt, Parameter des DGM-Modells

c [m9l]  Konzentration

Cp %%  spezifische Warmekapazitét

dp [m] Pelletdurchmesser

d; [m] Rohrdurchmesser

fi [-22.]  Parameter der Ergun-Gleichung

fo [%] Parameter der Ergun-Gleichung

fapp -] Reibungsbeiwert

Agr [£%]  freie Gibb’sche Enthalpie

h [m] Hohe

D [mTZ] Diffusionskoeffizient

Da -] Damkohler-Zahl

Ahr [£L]  Reaktionsenthalpie

E; [Z}:;l{)l] Aktivierungsenergie

f [—] Wert der Zielfunktion flir die Parameteranpassung
geo [ Geometrieparameter

J; [22L] Molenstromdichte der Komponente j

k; [fomel ] Aktivitatskoeffizient

K; [1/Pa] Adsorptionskonstante

L [m] Lénge

) [%] Massenstromdichte, bezogen auf den freien Gesamtquerschnitt
m, [fe-‘lc] Massenstromdichte, bezogen auf Gasquerschnittsfléche
M; [£] Zulaufmassenstrom

MW [BEf] Molekulargewicht

VI



Formelverzeichnis IX

nge -] Anzahl der Brenngaskandle
NRef |[—] Anzahl der Reformiergaskanéle
Nu [—] Nusselt-Zahl
D [bar] Druck
Dj [bar] Partialdruck der Komponente j
PE  [-] Péclet-Zahl
Pr [—] Prandtl-Zahl
r [m] Radius
R —EJ_]  universelle Gaskonstante = 8.314 24—
Re [—] Reynolds-Zahl
RG  [4] Raumgeschwindigkeit
R,  [m] Rohrradius
s [m] Wandstérke
S [—] Selektivitat
Sh  [-] Sherwood-Zahl
T (K] Temperatur
Uy [mZVK Warmedurchgangskoeffizient
%4 [m3] Volumen
Voo Volumenstrom
v (] Geschwindigkeit
wj [ICICT?;] Massenanteil der Komponente j
Tyg M) Position des Brenngaskatalysators
Tzp [m] Position der Zwischeneinspeisung
X [—] Umsatz
Y [—] Ausbeute
Yj [%ZJ;] Molanteil der Komponente ;
z [m] Ortskoordinate
Griechische Symbole
o  [%]  Wérmelbergangskoeffizient
B (2] Stofflibergangskoeffizient
e [~] Phasenanteil
g¢ [%%:f] Gasgehalt
Ep [m_n%jéﬁﬁ] Porenvolumen
n [Pae- s dynamische Viskositét
i [—] Porenwirkungsgrad der Reaktion i
n [—] Wirkungsgrad
A [%] Warmeleitfahigkeit
Arad [ radiale Warmeleitfahigkeit



X
v [™]  kinematische Viskositat
vij -] stochiometrischer Koeffizient
d [%kgzi -] K?ltalysatorbelastung
0 =g Dichte
1\ [%] Katalysator-Belegungsdichte
T[] Labyrinth-Faktor, Parameter des DGM
™ [%Z’Vs Verweilzeit, bezogen auf Normzustand
& [m] Pelletkoordinate
Indices
am  Umgebung
ax axial
c Kihlung
eff  effektiv
fg Brenngas
ges  gesamt
hydr hydraulisch
1 Reaktion
¥ Komponente
G Gasphase
GG Gleichgewicht
Kat Katalysatorphase
Kn  Knudsen
N Normzustand
rad  radial
ref  Reformiergas
R Reaktor
S Feststoff, Katalysator
t Rohr
Spalt Spalt
V volumetrisch
w Wand
Chemische Symbole und Abktrzungen
AlyO3 Aluminiumoxid
Bu Butan

CH;OH Methanol

co
COq

Kohlenmonoxid
Kohlendioxid

Formelverzeichnis



Formelverzeichnis

CuO
DGM
EO

Hy
HQO
KFBR
KWR
LDF
MeOH
MSA
Ny

O
OEG
PSA
Sfe
S/M
UEG
(VO)2 PO
Zn0

Kupferoxid
Dusty-Gas-Modell
Ethylenoxid

Wasserstoff

Wasser

Katalytischer Festbettreaktor
Katalytischer Wandreaktor
linearer Triebkraftansatz (linear driving force)
Methanol
Maleinsaureanhydrid
Stickstoff

Sauerstoff

Obere Explosionsgrenze
Phtalsaureanhydrid
oberflachenbezogen
Steam-to-Methanol Verhaltnis
Untere Explosionsgrenze
Vanadylpyrophosphat
Zinkoxid

Xl



Summary

The limited radial heat transfer of catalytic packings in the tubes of fixed bed reac-
tors may result in temperature excursions (hot-spot or cold-spot) in case of strongly
exothermic or endothermic reactions.

Especially in the case of partial oxiations, heat transfer limitations cause a high
parametric sensitivity combined with a loss of product selectivity at high conversions.
In case of endothermic reactions like steam-reforming the limited heat transfer from
the heat carrier to the catalyst results in reduced catalyst efficiency in the main reaction
zone.

Whereas in the last decades new pellet geometries with improved radial heat trans-
fer properties as well as structured catalytic packings (e.g. Sulzer Katapak) were deve-
loped, the main problem of radially non-uniform bed temperatures has not been solved
yet.

The basic idea of this work is the development of new catalytic fixed bed reactors
which are based on a catalytic wall reactor concept and to demonstrate the improve-
ments due to well controled reaction temperatures compared with conventional fixed
bed reactors. The partial oxidation of n-butane to maleic anhydride (MA), an import-
ant industrial process with about 1 Mio. tons MA per year worldwide, was choosen
as an example for a strongly exothermic reaction. Chapter 2 gives an overview of the
several MA processes and its economical importance. Initially the hot-spot behaviour
in the main reaction zone was considered the main source of limited selectivities at
high conversions, so that isothermal operation would be desirable for higher yields.
Therefore, two laboratory reactors, a conventional fixed bed reactor and a new cataly-
tic wall reactor, were developed and integrated into a fully automated laboratory plant
equipped with a gaschromatograph for on-line product analysis. As described in chap-
ter 4, both reactors were equipped with several withdrawals, so that axial concentration
profiles could be measured. Additionally, both reactors contained an axially moveable
thermocouple, so that axial temperature profiles could be measured. In both reactors,
basically the same catalyst, vanadyl pyrophosphate (VO),P,O,, was used. The cata-
lyst for the fixed-bed reactor was prepared in form of small crushed cylindrical pellets,
whereas for the catalytic wall reactor a suitable coating technique had to be developed,
as described in chapter 3.

Chapter 5 shows that the operation of maleic anhydride synthesis in a catalytic
wall reactor has the following differences and advantages as compared to a fixed-bed

Xl
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reactor:

e The isothermal operation of MA synthesis using the catalytic wall reactor is
possible in a broad range of operation conditions. Even at high temperatures
above 460 °C' with high total oxidation rates and full conversion, no hot-spot
behaviour of the catalytic wall reactor could be observed. On the other side, the
fixed bed reactor tube with a small inner diameter of only 11 mm, filled with
crushed catalyst with an equivalent diameter of 2 mm, showed the typical hot-
spot temperature profiles of MA synthesis in catalytic packed fixed bed reactors
at reactor wall temperatures above 390 °C'.

e The overall yield under comparable conditions obtained with the catalytic wall
reactor was 8 — 10 % higher than in the fixed bed reactor. However, it could be
shown in chapter 8 by reactor simulations that the improvement realistically lies
in a range of 2 — 4 %. The reason for this discrepancy is attributed to a lower
activity of the catalyst pellets compared to the catalytic coatings of the wall
reactor.

e The maximum yield of 42 % in the fixed bed reactor was obtained at reactor
wall temperatures (cooling temperature) of about 400 °C’ whereas under com-
parable residence times (related to the catalyst mass), a maximal yield of 50 %
was achieved in the catalytic wall reactor at a constant temperatur of 420 °C' .

Further experimental kinetic investigations of the MA synthesis in both types of
reactors can be summarized as follows:

e The measured selectivity profiles towards MA within the fixed bed reactor sho-
wed the expected decreasing over the reactor length. Quite surprisingly, in the
catalytic wall reactor the selectivity increased over the length .

e Besides of the reaction temperature, the overall conversion is mainly affected
by the n-butane feed concentration: an increase of the feed concentration causes
a remarkable decrease of conversion. On the other side, the selectivity towards
MA is slightly increased. But in total, the yield is decreased. To achieve high
conversions of n-butane of 90 % at high selectivities of about 50 — 60 %, a n-
butane feed concentration lower than 2 Vol% is therefore recommended.

e The residence time has only a slight effect on MA-selectivity but influences the
n-butane conversion. Residence times of 3 — 4 sec (at standard conditions) had
to be used to ensure high conversions > 80 %.

e A stability of MA under oxidizing conditions has been shown experimentally
in the catalytic wall reactor. Even at temperatures of 440 °C' the MA oxidation
rate is slow and therefore the MA consecutive reaction has only a small influence
under normal industrial operation conditions.
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e Simulating a hot-spot behaviour by imposing a respective temperature wall pro-
file in the catalytic wall reactor, the MA selectivity was almost unchanged.

o \Wall reactor experiments with an increasing temperature profile (linearly or step-
wise), beginning with a low temperature of about 400 °C' showed to increase the
overall MA yield by about 2—3 %. This is an important finding when considering
a fixed bed reactor separated into two or more cooling zones.

e The influence of total catalyst mass was investigated in the catalytic wall reactor
by using three different wall thicknesses of the catalyst coating. The experimen-
tal results showed clearly that the overall conversion strongly depends on the
catalyst mass, whereas the MA selectivity is not affected. As the coating thick-
ness has no influence on MA selectivity, inner pore diffusion limitation in the
catalyst can be neglected.

In chapter 6 the experimental results of both reactors were used to derive a suitable
kinetic model. Assuming the typical triangular scheme of partial oxidation reactions
containing the synthesis, total oxidation and consecutive reaction of the product MA,
three published models (Eley-Rideal-, Redox-, Langmuir-Hinshelwood-mechanism)
were tested. Under normal industrial operation conditions all models can interpret the
experimental data sufficiently well. The results of a variation of the feed concentration
however, can only be sufficiently described by the Eley-Rideal-model. As described in
chapter 3, the synthesis of MA is one of the most complex reactions performed indu-
strially, so that all of the used models represent only a rough simplification of the true
reaction. None of the mentioned models can interpret the increasing MA selectivity in
the catalytic wall reactor. It is thought, that the total oxidation of n-butane follows a
more complex reaction path than proposed in this work. However, the dependencies of
temperatures and feed concentrations could be well represented within & 20 % accu-
racy by using the Eley-Rideal-model, which was originally proposed by Uihlein [90].
The evaluation of kinetic parameters was complicated due to the fact that the different
coatings showed different activities related to the catalyst mass. It was decided to fit
the parameters to all experiments with the different coatings to obtain mean values.

The influence of pore diffusion on MA selectivity was discussed in detail in chap-
ter 7. Since first calculations in chapter 5 using the Damkdhler number could not ex-
clude pore diffusion limitations explicitly, detailed simulation studies of the MA syn-
thesis in the catalyst pellet using two of the investigated kinetic models in a fixed bed
reactor were performed. As a result, pore diffusion limitations within the crushed pel-
lets used in the laboratory fixed bed reactor can be neglected. In industrial reactors
with catalyst pellets having a diameter of 4 mm ore more, the catalyst efficiency in the
main reaction zone may drop well below 90 %. As mentioned above, pore diffusion
limitations within the catalytic wall reactor could be neglected.

Detailed reactor simulations in chapter 8 of the fixed bed as well as the catalytic
wall reactor under comparable industrial operating conditions demonstrated the influ-
ence of the radial heat transfer limitation in detail:
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e For the description of the MA synthesis in a cooled fixed bed reactor, the use
of a spatial one-dimensional reactor model is sufficient since the results of a
more detailed two-dimensional model proved to be comparable. The catalytic
wall reactor can also be described sufficiently by a one-dimensional two-phase
model.

e The calculated improvement of the yield obtained in the catalytic wall reactor,
based on the same activity of the catalyst, is about 2 — 4 %.

e The sensitivity of the fixed bed reactor towards the cooling temperature is very
high. As calculated, the optima of yield in the fixed bed reactor are very clo-
se to runaway conditions, caused by the radial heat transfer limitations. In an
industrial multitubular reactor with thousands of tubes differences in operating
conditions and catalyst activity are unavoidable. This means that the operating
conditions have to consider a safety-margin to prevent runaway of the most sen-
sitive reactor tubes. This results in an operation with sub-optimal yield. On the
other hand, the catalytic wall reactor showed negligible sensitivity towards coo-
ling temperature, so that runaway can always be excluded. Therefore, it is pos-
sible, to operate the catalytic wall reactor at the most economical point because
no safety-margin is needed.

e Simulation studies of a fixed bed reactor with two separate cooling zones sho-
wed (in accord with the catalytic wall reactor experiments) that the reactor per-
formance and the MA yield as compared to one cooling zone can be inherently
improved. Then, the fixed bed reactor behaviour is comparable with that of the
catalytic wall reactor, if the length of the two cooling zones and the cooling
temperatures are well adjusted.

Concerning the MA synthesis in a catalytic wall reactor the overall results can be
summarized as follows:

e The catalytic wall reactor represents a well suitable tool for kinetic investiga-
tions, allowing new insights into reaction performances since the reaction tem-
peratures are well defined. Additionally, the influence of catalyst mass can be
easily explored by variing the thickness of the catalyst coatings.

e Asthe MA synthesis is not affected by the hot-spot behaviour as initially thought
of, the benefits for industrial application seems not to be strong enough to justify
a totally new reactor design. A fixed bed reactor with two or more cooling zones
may be a good compromise of reactor performance and constructive efforts.

The second part of this work starts with chapter 9. Here, a new kind of catalytic
wall reactor, called the folded wall reactor, was developed and investigated forming
multiple reaction channels of only a few millimeters of height. The endothermic re-
action of methanol-steam-reforming was set on focus because of its importance in
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hydrogen production for use in fuel cells. As shown in the first part of this work, the
catalytic wall reactor concept offers excellent radial heat transfer properties. The basic
idea of the second concept was therefore to couple the exothermic hydrogen oxidation
on one side of the folded wall with the endothermic steam-reforming on the other side,
avoiding high temperature differences between both fluids. As compared to other exi-
sting concepts, consisting of a conventional fixed bed reactor, a hydrogen burner and
a heat carrier fluid, this reactor concept is more compact. Additionally, it was thought
of combining the reformer and the low-temperature water-gas-shift reaction for CO
purification in one reactor housing and making use of countercurrent flow to decrease
the temperature and to move the chemical equilibrium of water-gas-shift reaction in
the direction of COs.

The design of the reactor is based on a folded metallic sheet which separates the re-
actor into two reaction chambers. The catalyst is coated on corrugated metallic spacers
which are inserted in the channels. The spacers are in tight contact with the foldings,
so that not only heat convection but also heat conduction within the reactor/spacer
assembly plays an important role.

First, kinetic measurements in the same laboratory fixed bed reactor as in the first
part of this work with crushed pellets of BASF K3-110 (Cu/Zn0O/Al,O3) catalyst
were performed. The kinetic model of Peppley et al. [75, 74], which includes the
methanol-steam-reforming, the methanol decomposition and the water-gas-shift reac-
tion, was able to predict the experiments very well. Since the activity of the catalyst
towards the water-gas-shift reaction was a little bit higher, the pre-exponential factor
had to be increased by a factor of eight. As a result, the optimal temperature ran-
ge for the BASF K3-110 catalyst for methanol-steam-reforming concerning methanol
conversion and C'O-selectivity is within 250 — 270 °C . A molar ratio of steam to me-
thanol of 1.3 might be sufficient to suppress methanol decomposition and therefore too
high CO-concentrations.

Detailed simulation studies, using a heterogenous one-dimensional reactor model
in combination with the kinetics of Peppley, permit an insight into the behaviour of
the new reactor concept as well as an optimization of the reactor set-up. The most
important steady-state results are summarized as follows:

e The geometrical structuring, the position of the side feed injections and the fuel
gas catalyst, have an important influence on the reactor performance.

e On the combustion side it is necessary to install at least two combustion zones
to fullfil the demand for nearly complete methanol conversion and low CO-
concentration which is directly coupled with the reforming gas catalyst tempe-
rature. To avoid reforming gas catalyst temperatures above 300 °C' which is a
well known problem for C'u/Zn0O /Al,O5-catalyst stability, several combustion
gas injection zones are required for an adequate temperature control.

e Because of a high fraction of metallic walls, the heat conduction within the re-
actor materials plays a dominant role.



Summary XVII

e In countercurrent mode, the C'O-selectivity at comparably high methanol con-
version is slightly lower than in cocurrent operation mode. This is due to the
decreasing temperature profile on the steam-reforming side which favours the
water-gas-shift reaction towards C'Os.

e As the water-gas-shift reaction is slow compared to the steam-reforming, the
reactor length which is necessary for CO-conversion by water-gas-shift is about
two thirds of the whole reactor length.

e The potential of decreasing the C'O-concentration by water-gas-shift reaction in
the combined reactor under optimal conditions is within 1 — 1.5 Vol% of CO
outlet concentration. For reaching concentrations of 50 ppm or less, additional
measures have to be taken.

e To reduce reactor volume and weight, it is possible to increase the ratio of the
channel height between the reformer and the combustion side. A ratio of four,
meaning a channel height of the reforming side which is four times higher than
the combustion side, has no consequences in a loss of reactor performance, but
resulted in somewhat higher temperatures on the combustion side.

Based on the calculations, a laboratory reactor for the production equivalent to
1 kW hydrogen (thermally) was built up. An integrated thermowell on the reforming
gas side enabled the measuring of the axial temperature profile. Concentrations were
measured by standard NDIR and TCD techniques.

The first experiments demonstrated the working principle of the reactor concept
with combined reforming and combustion in one apparatus. Unfortunately, the catalyst
which was coated on the spacers had a lower activity than the BASF K3-110 pellets
and did not acvtivate the water-gas-shift reaction sufficiently, so that the experiments
resulted in higher CO-concentrations and lower methanol-conversions than calculated.
However, the excellent heat transfer properties of the folded reactor design could be
established. Further investigations have to be done concerning the overall activity of
the catalyst as well as its ability to activate the water-gas-shift reaction.

Summarizing, the advantages of catalytic wall reactor concepts for exo- and endo-
thermic reactions could be conveniently demonstrated. The reactor technologies intro-
duced, open new ways towards kinetic measurements under so far unstable operation
conditions and demonstrate concepts for an efficient coupling of endothermic with
exothermic reactions.



Zusammenfassung

In der hier vorliegenden Arbeit werden Festbettreaktoren in Form von Wandreaktor-
konzepten in Hinsicht auf ihre Vorteile beziiglich ihrer guten radialen Warmetranspor-
teigenschaften fur zwei Reaktionssysteme untersucht.

Der erste und umfangreichere Teil beschaftigt sich mit der stark exothermen par-
tiellen Oxidation von Butan zu Maleinsdaureanhydrid (MSA). Dieser grotechnische
ProzeR wird, bis auf wenige Ausnahmen in Wirbelschichtreaktoren, in klassischen mit
Katalysatorschittgut gefillten und gekiihlten Rohrbiindelapparaten durchgefiihrt. Der
Prozel? und seine besondere enge Verknlpfung mit dem Katalysator wird ebenfalls
beschrieben wie verschiedene Herstellungsverfahren. Dabei ist dem Aktivierungsvor-
gang des Katalysators besondere Aufmerksamkeit zu schenken, da er wesentlich die
Leistungsfahigkeit des Katalysators beeinfluf3t.

Im konventionellen Rohrbiindelreaktor treten im Bereich der Hauptreaktionszo-
ne aufgrund der starken lokalen Warmeentwicklung und des unzureichenden Warme-
transportes aus der Schiittung an das Kiihimedium Ubertemperaturen (,,Hot-Spot“) auf,
die u. a. zu Selektivitatsverlusten fiihren. Daher ist ein isothermer Betrieb anzustreben,
scheiterte jedoch bislang an entsprechenden Reaktorkonzepten.

Katalytische Wandreaktoren, bei denen das katalytisch aktive Material auf die
Wand des Reaktionsraumes, s. Abb. 1.2, aufgetragen ist, ermdglichen generell eine
VergleichméBigung der Temperatur. Fir die partielle Oxidation von Butan zu Mal-
einsdureanhydrid konnte hier erstmals durch die Entwicklung eines katalytischen
Wandreaktors im Labormalistab die Moglichkeit der isothermen Fahrweise auch bei
hohen Feedkonzentrationen sowie Vollumsatz nachgewiesen werden. Damit war es
mdoglich, das Potenzial einer Selektivitatssteigerung bei gleichem Umsatz durch einen
isothermen Betrieb gegeniiber des konventionellen, nichtisothermen Festbettprozel} zu
ermitteln.

Genauere Untersuchungen zur Kinetik im Wandreaktor als auch in einem mit Ka-
talysatorgut gefiillten Rohrreaktor brachten als Ergebnis hervor, dass die Selektivitat
beziiglich MSA nur eine verhdltnismaRig geringe Temperatursensitivitat im tblichen
technischen Betriebsbereich von 380 °C' — 420°C besitzt. Daher ist die Selekti-
vitats- und damit Ausbeutesteigerung bei der Ubertragung der MSA-Synthese von
einem schittungsgefillten Reaktor auf einen Wandreaktor mit lediglich ca. 4% als
zu gering anzusehen, um dieses Konzept fur den grotechnischen Einsatz weiterzuver-
folgen. Vielmehr hat sich der katalytische Wandreaktor in Hinblick auf die kinetischen

XVIII
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Untersuchungen der MSA-Synthese als wertvolles Hilsmittel fiir die ErschlieBung und
Erweiterung von Parameterrdumen, die in einem mit Schittung gefillten Reaktor nur
schwer oder gar nicht zugéanglich sind, erwiesen.

Ein zundchst aufgrund von Abschétzungsrechnungen vermuteter Einfluf3 von Po-
rendiffusion auf die experimentellen Ergebnisse im Rohrreaktor konnte durch detail-
lierte Simulationsrechnungen als auch experimentell durch Variation der Katalysator-
schichtdicke im Wandreaktor ausgeschlossen werden.

Die numerische Simulation sowohl des schittungsgefiillten Rohr- als auch des
Wandreaktors zeigten die Unterschiede im Reaktorverhalten aufgrund der Tempera-
turfuhrung deutlich auf. Hierbei bestétigte sich, dass unter vergleichbaren Bedingun-
gen die optimale Ausbeute, die im schittungsgefillten Rohrreaktor erzielt werden
kann, nur geringfligig hinter der des Wandreaktors liegt. Dieses Optimum liegt jedoch
so nahe an der Stabilitdtsgrenze des Reaktors, dass dieser bei geringer Erhdhung der
KihImitteltemperatur zum Durchgehen droht. Daher muf3 fiir den realen Betrieb ein
entsprechende Sicherheitsabstand eingehalten werden, so dass der maximal erreichba-
re Umsatz begrenzt ist. Demgegeniber verhdlt sich der Wandreaktor auch unter extre-
men, nicht erwiinschten Betriebsbedingungen nahezu isotherm.

In Simulationsrechnungen konnte gezeigt werden, dass sich das Selektivitéts- und
Ausbeuteverhalten des schiittungsgefiillten Rohrreaktors bereits durch die Aufteilung
des Kihlkreislaufes in zwei Kreisldufe auf unterschiedlichem Temperaturniveau an
das des Wandreaktors annéghern 1a3t. Die Lage der Kiihlzonen als auch ihre Tempera-
tureinstellung konnte durch Simulationsrechnung so weit optimiert werden, dass der
Abstand zwischen Schiittungs- und Wandreaktor nur noch 2 % betragt.

Im zweiten kiirzeren Teil wird ein fur die Kopplung endo- und exothermer Reak-
tionen entwickeltes sog. Faltreaktorkonzept fiir den Fall der endothermen Methanol-
Dampfreformierung fir die Wasserstoffherstellung untersucht. Moglicher Anwen-
dungsbereich ist die Bereitstellung von Wasserstoff fiir stationdre und mobile Brenn-
stoffzelleneinheiten. Die dafiir erforderliche Warmemenge wird durch die katalytische
Verbrennung von Wasserstoff bereitgestellt. Durch die zieharmonika-ghnliche Faltung
eines Metallbleches entsteht eine Vielzahl abwechselnder rechteckformiger Reakti-
onsspalte mit nur wenigen Millimetern an Kanalweite, in denen fiir die Wasserstoff-
verbrennung als auch Dampfreformierung katalytisch beschichtete Spacerbleche ein-
gefiihrt werden. Die Konstruktion besitzt einen entsprechend ausgefiihrten Reaktor-
mantel, wodurch die Reaktionsrdume gegeneinander abgedichtet werden, und lal3t eine
Gegen- wie Gleichstromfiihrung zu. Der Reaktor zeichnet sich durch seine kompakte
Bauweise mit hoher spezifischer Warmetauscherfliche zwischen den Reaktionsspal-
ten aus. Dies ermoglicht -im Gegensatz zu schittungsgefiillten Festbettreaktoren- eine
gute Temperaturfiihrung der Reformierreaktion durch die Verbrennungsreaktion.

Den Schwerpunkt bildet die Auslegung eines Pilotreaktors durch detaillierte Si-
mulationsrechnung fiir die Erzeugung von 1 kW Wasserstoff als thermisches Aqui-
valent. Das dafir u.a. erforderliche Kinetikmodell der Methanol-Dampfreformierung
wurde der Literatur entnommen, wobei die kinetischen Parameter aufgrund eigener
Untersuchungen in einem Festbettreaktor, befiillt mit einem Niedertemperatur-Shift-
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Katalysator, weitgehend libernommen werden konnten.

Neben der Kopplung der Wasserstoffverbrennung und Dampfreformierung in ei-
nem Apparat wurde zusétzlich die Moglichkeit der Integration einer Wasser-Gas-Shift-
Stufe zur Senkung bzw. Limitierung der CO-Konzentration untersucht. Aus Griinden
des chemischen Gleichgewichts der Wasser-Gas-Shift-Reaktion ist dies nur fur die Ge-
genstromfiihrung von Verbrennungs- und Reformierungsreaktionen moglich; das kalt
zugefuhrte Brenngas kiihlt dabei das heiRe Reformat so weit ab, dass sich das Gleich-
gewicht in Richtung CO verschiebt. Da die katalysierte Wasser-Gas-Shift-Reaktion
jedoch unterhalb von 200 °C' — 220 °C' praktisch zum Erliegen kommt, ist nur eine
minimale Austrittskonzentration von ca. 1.5 Vol% realisierbar. Hierbei muss aber auch
aufgrund der langsamen Reaktionsgeschwindigkeit ein wesentlich groRReres Bauvolu-
men fur die Shift- als fur die Reformierstufe vorgesehen werden, so dass sich daraus
ein Verhéltnis von ca. 3 : 1 ergibt.

Es hat sich gezeigt, dass die Lage der Brenngaszone den Methanolumsatz als
auch die CO-Selektivitat wesentlich beeinflut. Mit der zusétzlichen Einflihrung ei-
ner Zwischeneinspeisung von Brenngas kann ein ausgeglicheneres Temperaturprofil
eingestellt werden, was in einer geringeren C'O-Selektivitét bei gleichbleibend hohem
Methanolumsatz resultiert. Die Senkung der lokalen Temperaturspitzen schiitzt da-
bei auch den sonst tblicherweise temperaturempfindlichen Nieder-Temperatur-Shift-
Katalysator vor thermischer Schadigung. Durch die Einstellung breiter Reformiergas-
und schmaler Brenngaskanéle ist eine kompaktere Bauform und damit eine Erhdhung
der Raumzeitausbeute erreichbar.

Basierend auf den Vorversuchen und den Simulationsrechnungen wurde ein Pilot-
reaktor fur die Wasserstoffproduktion von 1 kW entwickelt und in eine dafir aufge-
baute Versuchsanlage integriert. Die Tragfahigkeit des Reaktorkonzeptes konnte hier
am Beispiel der Methanol-Dampfreformierung erfolgreich demonstriert werden.

Insgesamt konnte in dieser Arbeit experimentell wie auch durch Simulationsrech-
nungen gezeigt werden, dass sich durch den Einsatz katalytischer Wandreaktoren
bzw. wandreaktorahnlicher Plattenapparate gegeniiber konventionellen Festbettreakto-
ren eine wesentlich bessere Temperaturfiihrung mit den damit verbundenen Vorteilen
erreichen 1aft.



Kapitel 1

Einleitung und Ziele

1.1 Problemdarstellung

Die Wirtschaftlichkeit eines Verfahrens, in dem das Zielprodukt durch heterogene Gas-
phasenreaktion preiswerter Ausgangsstoffe hergestellt wird, wird wesentlich durch das
Zusammenwirken von Reaktor, Katalysator und den einstellbaren Betriebsbedingun-
gen beeinfluBt. Daher stellt sich in der Reaktionstechnik immer die Aufgabe, fiir die-
ses Zusammenspiel aller Komponenten und EinfluRfaktoren ein Optimum zu erzie-
len. Abb. 1.1 fal3t alle wesentlichen EinfluRfaktoren graphisch zusammen. Es wird
schnell ersichtlich, daR das komplexe Zusammenspiel ein interdisziplindres Zusam-
menarbeiten von Katalysator- und Reaktorentwicklung erfordert und diese Leistung
nur von groReren Forschungsverbiinden gemeinsam erbracht werden kann. Diese Ar-
beit beschaftigt sich mit der Optimierung von Reaktoren fiir wédrmetransportlimitierte
Reaktionssysteme, wobei leistungsfahige, optimierte Katalysatoren vorausgesetzt wer-
den.
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Abbildung 1.1: Uberschneidungen des Beziehungssystems von Reaktor, Katalysator
und Reaktionsbedingungen mit ihren wesentlichen EinfluBgroRen [83].

Stark exotherme Reaktionen werden hadufig in gekiihlten Festbettreaktoren durch-
gefiihrt. Beispiele hierfir sind die Ethylenoxid- (EO), die Phtalsdureanhydrid- (PSA)

1
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und die Maleinsaureanhydridsynthese (MSA) als \ertreter der partiellen Oxidationsre-
aktionen sowie der Anilinsynthese als Beispiel fur eine Hydrierung. All diesen Reak-
tionen ist gemeinsam, daf? sich aufgrund der starken Warmetonung der Reaktion und
der limitierten Warmeabfuhr an das KiihImedium ein radiales Temperaturprofil aus-
bildet, das im Bereich der Hauptreaktionszone zur Ausprdagung eines deutlichen Tem-
peraturmaximums (Hot-Spot) fuhrt. In Abb. 1.2 links ist der radiale Querschnitt eines
gekuhlten Festbettreaktorrohres dargestellt, wobei deutlich wird, daR der Hauptwider-
stand der Warmeabfuhr in der Katalysatorschittung liegt. Durch die Verlagerung der
Reaktionszone an die Innenwand des Rohrreaktors kann eine wesentlich verbesserte
Wirmeabfuhr erreicht werden. Diese einfache Uberlegung filhrt zu den sog. ,,Kataly-
tischen Wandreaktorkonzepten®.

Reaktionsgase Reaktionsgase

| :
R L

Kuhlmittel |
_
Khlmittel |
P
Kuhlmittel
_
Kihlmittel
S

rad rad
=1 W/(mK) =20 W/(mK)
! ¥
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Abbildung 1.2: Zur Problematik der mangelnden radialen Warmeabfuhr im katalyti-
schen Festbettreaktor (links) und der verbesserten Temperaturfiihrung im katalytischen
Wandreaktor (rechts).

Die Hot-Spot-Bildung, hervorgerufen durch die schlechte Warmeabfuhr im Be-
reich der Hauptreaktionszone, fuhrt im Fall partieller Oxidationsreaktionen zu Se-
lektivitdtsverlusten sowie aufgrund der Ubertemperaturen zu einer schnelleren Alte-
rung des Katalysators, wahrend bei der Anilinsynthese im Bereich des Hot-Spots ei-
ne zunehmende Desaktivierung des Katalysators durch Verkokung auftritt [4]. Hinzu
kommt der EinfluR der radialen Verteilung der Porositdt des Festbettes und die damit
verbundene radiale Geschwindigkeitsverteilung, die zu einer unterschiedlichen Ver-
weilzeit am Katalysator fuhrt. Obwohl die katalytische Schittung also wesentliche
Nachteile besitzt, ist der gekiihlte Rohrbiindelreaktor der verbreiteste Reaktortyp zur
Durchfiihrung stark exothermer Synthesen.

Alternativen wie Wirbelschichtreaktorsysteme oder sog. Transportreaktoren
(Fa. DuPont) fur die MSA-Synthese wurden in jungster Zeit intensiv untersucht
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[24, 23, 64]. Obwohl hier das Problem der Ubertemperaturen beseitigt werden konnte,
werden hohe mechanische Anforderungen sowohl an den Katalysator als auch an den
Reaktor gestellt. Neue, speziell fiir den Einsatz in der Wirbelschicht, konditionierte
(abriebfeste) Katalysatoren muften entwickelt werden. Bisher konnten sich die Wir-
belschichtverfahren (stationdr oder kontinuierlich) wegen ihrer komplexen Betriebs-
weise nicht gegeniiber dem gekihlten Festbettreaktor durchsetzen, da fir grof3tech-
nische Synthesen pro Sekunde bis zu einigen Tonnen an Katalysator bewegt werden
mussen.

Daher war es ein Ziel dieser Arbeit ein neues Reaktorkonzept fur stark exotherme
Reaktionen zu entwickeln, das sowohl ein isothermes Reaktorverhalten als auch ein
unkompliziertes Handling wie bei gekiihlten Festbettreaktoren bietet - ohne erhéhten
Aufwand fir die Katalysatorpréaparation.

Der Nachteil der limitierenden Warmeabfuhr in gekihlten Festbettreaktoren kann
wie in Abb. 1.2, rechts umgangen werden, wenn der Reaktionsort an die Reaktorwand
verlegt wird. Anstelle eines radialen Warmetransportes durch die Schittung mit ef-
fektiven radialen Warmeleitfhigkeiten um A" = 1 W/(m K) tritt dann der viel bessere
Warmetransport durch die Rohrwand mit A" = 15—20 W/ (m K). Diese Uberlegungen
fihren zu sog. katalytischen Wandreaktoren, deren Vorziige zwar 6fters hervorgehoben
wurden, deren praktische Umsetzung aber hdufig an geeigneten Beschichtungsverfah-
ren des Katalysators auf die Reaktorwand scheitert.

Diskutiert wurde der Einsatz von Wandreaktoren bisher insbesondere fiir kineti-
sche Messungen [59]. Fir den Fall eines komplexen Reaktionsnetzwerkes, wie der
partiellen Oxidation von o-Xylol zu PSA an T'iO,/V505 bzw. V505, konnten Chandra-
sekhan und Calderbank einen katalytischen Rohrwandreaktor erfolgreich fur kineti-
sche Messungen einsetzen [22]. Smith und Carberry zeigten bereits 1975 in einer theo-
retischen Arbeit das Potenzial eines katalytischen Rohrwandreaktors (TWR=Tubular
Wall Reactor) fur die PSA-Synthese im Vergleich zum Festbettreaktor, wobei im Op-
timum beider Reaktorkonzepte im TWR eine Ausbeutsteigerung um 4 % (absolut)
moglich sei [87].

Erst in jlngerer Zeit wurde von der Durchfiihrung der endothermen Methanrefor-
mierung in einem katalytischen Wandreaktor berichtet [60]. Hier wurde die Methan-
Dampfreformierung in einem elektrisch beheizten Spalt durchgefuhrt. Aufgrund des
sehr guten Wéarmeaustausches konnte eine bessere Katalysatorausnutzung erzielt wer-
den, da eine Limitierung des Warmetransportes nicht mehr auftrat. In einer ebenfalls
kiirzlich veroffentlichten Arbeit wird an den Beispielen der Hydrierungen von Nitro-
benzol und Benzol sowie der Wasserstoffoxidation von Kirillov et. al ein ,katalyti-
scher Warmetauscher-Reaktor* in Form eines Wandrohrreaktors diskutiert [55]. An-
hand ihrer Simulationsergebnisse, gestitzt durch experimentelle Untersuchungen in
einem beschichteten 15 mm-Rohr, das an der dulleren Oberflache eine 2 — 3 mm dicke
gesinterte Katalysatorschicht tragt und von innen gekihlt wird, lieBen sich in allen
drei Fallen nahezu isotherme Reaktionsbedingungen realisieren. Amon verwendet in
seiner Arbeit einen innen beschichteten, mit Inertschittung gefullten Rohrreaktor zur
Ermittlung der instationdren Desaktivierungskinetik der Hydrierung von Nitrobenzol
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[4]. Auch hier zeigte sich in den Messungen, dal3 im Vergleich zum Festbettreaktor
eine isotherme Reaktionsfiihrung moglich ist und zu einer besseren Katalysatoraus-
nutzung fihrt.

Das einzige bisher bekannte industriell eingesetzte Wandreaktorkonzept? ist das
von der Degussa entwickelte BMA-Verfahren zur Synthese von Blauséure aus Methan
und Ammoniak. Diese Reaktion ist endotherm, so daR hier mit hoher Effizienz die
bendtigte Energie direkt tiber die Reaktorwand in den Katalysator eingetragen werden
kann [36].

1.2 Zielsetzung und Gliederung der Arbeit

In dieser Arbeit wird zundchst am Beispiel einer partiellen Oxidationsreak-
tion, der Synthese von Maleinsdureanhydrid (MSA) aus n-Butan an einem
Vanadylpyrophosphat-Katalysator (VPO), das Potenzial eines Wandreaktorkonzeptes
mit der Zielsetzung einer Selektivitdtssteigerung durch isotherme Reaktionsfiihrung
sowohl experimentell als auch theoretisch untersucht. Diese Untersuchungen wur-
den an einem Laborreaktor durchgefiihrt, der kinetische Messungen unter definierten
Wandtemperaturen ermdglicht, aber nicht direkt in ein (groR-)technisches Reaktorkon-
zept Uberfuhrt werden kann.

Parallel dazu wurde ein Reaktorkonzept mit diinnen Reaktionsspalten zwischen
parallelen Wanden entwickelt, das sich durch &hnlich glinstige Warmetransporteigen-
schaften wie ein katalytisch beschichteter Wandreaktor auszeichnet. Das Testsystem
fur diesen zweiten Reaktortyp bildet die endotherme Dampfreformierung von Metha-
nol. Die Arbeit umfal3t daher zwei Teile, deren Gemeinsamkeit in der Entwicklung und
Erprobung wandreaktordhnlicher Konzepte liegt.

Die Kapitel 2 bis 8 beziehen sich auf das erste Beispiel, die Synthese von Mal-
einsdureanhydrid. Zunichst wird in Kapitel 2 eine Ubersicht méglicher technischer
Verfahren und ihrer Besonderheiten gegeben. In Kapitel 3 wird MSA-spezifisches
Grundlagenwissen beziiglich des Reaktionssystems und des dafiir eingesetzten Ka-
talysators vermittelt. Hier wird ebenfalls die Beschichtungstechnik fir den MSA-
Wandreaktor beschrieben. Kapitel 4 beschreibt den Versuchsaufbau und die entwickel-
ten Laborreaktoren. Neben dem eigentlichen Wandreaktor wurde parallel ein Labor-
Festbettreaktor fiir die Untersuchungen aufgebaut und eingesetzt, um auch experimen-
tell beide Systeme unter definierten Bedingungen miteinander vergleichen zu kdnnen.
Die experimentellen Ergebnisse sind Gegenstand von Kapitel 5. Die fur die Simula-
tionsrechnungen erforderliche Reaktionskinetik wird in Kapitel 6 mit Hilfe der expe-
rimentellen Ergebnisse ermittelt. Als Basis der Reaktionskinetik dienten verschiedene
Literaturansatze. Nach einer Abschdtzung des Porendiffusionseinflusses in Kapitel 7
wird mit dem am besten geeigneten Kinetik-Modell in Kapitel 8 ein Simulationsver-

LAnmerkung: Der wohl weit verbreiteste Wandreaktor ist der monolithische Autoabgaskatalysator.
Da dieser jedoch, von Wéarmeverlusten abgesehen, adiabat arbeitet, wird er in dieser Betrachtung nicht
beriicksichtigt.
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gleich von Wand- und Festbettreaktor durchgefiihrt. Darin werden die Unterschiede
beider Reaktorkonzepte in ihrem Temperaturverhalten herausgearbeitet und gezeigt,
inwiefern sich durch eine Anderung am Kiihlkreislauf des Festbettreaktors beide Re-
aktorsysteme angleichen lassen.

Kapitel 9 beinhaltet als zweites Beispiel die Methanol-Dampfreformierung. Hier
war es das Ziel, gleichzeitig mit einer gezielten Temperaturfiihrung eine kompakte
Bauform zu erreichen. Dabei wird die fiir die endotherme Reformierung erforderliche
Reaktionswarme durch eine Verbrennungsreaktion auf der anderen Seite der Trenn-
wand erzeugt. Das Konzept bietet sich fur die dezentrale Bereitstellung von Wasser-
stoff fur kleine und mittlere Brennstoffzellensysteme an.

Mit Hilfe von Simulationsstudien wird die Funktionsweise des Reaktors untersucht
und eine apparative Auslegung durchgefiihrt. Das Kapitel schlieBt mit Hinweisen zu
Konstruktion und Inbetriebnahme des Reaktors, sowie ersten experimentellen Ergeb-
nissen, die zusammen mit den Simulationsstudien diskutiert werden.



Kapitel 2
Stand der Technik der MSA-Synthese

2.1 Wirtschaftliche Bedeutung von MSA und Verwen-
dungszwecke

Im Jahr 1995 betrug der weltweite Bedarf an Maleinsdureanydrid 775.000¢ [8].
Wiéhrend Anfang der 90er Jahre ein starker Verbrauchsriickgang zu verzeichnen war,
zog die MSA-Konjunktur Mitte der 90er Jahre aufgrund hoherer Nachfrage an un-
gesattigten Polyestern wieder stark an, so daf? fur das Jahr 2000 ein weltweiter MSA-
Bedarf von 1.010.000 ¢ mit einem Verkaufswert von ca. 900 Mio. US $ prognosti-
ziert wurde. Die groRten Produktionsmarkte fir MSA befinden sich in Westeuropa,
den USA und Japan. Mit Uber 58% Anteil am Gesamtbedarf bildet die Herstellung

60

40

Anteil in %

20

] Fumar-/Maleinsure
Schmiermitteladditive

Agrochemikalien

B 2

N

Polymere

0

Abbildung 2.1: Haupteinsatzgebiete von MSA auf dem US-amerikanischen Markt
[50].

ungesattigter Polyester den groften Einsatzbereich fiir MSA, s. Abb. 2.1. Der zweit-

6
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groBte Einsatzbereich fiir MSA besteht in der Herstellung von Oladditiven zur Verbes-
serung der Schmiermitteleigenschaften in Verbrennungskraftmaschinen, hierbei ins-
besondere im Niedertemperaturbereich. Ein weiteres wichtiges Produkt, das aus MSA
beispielsweise durch Isomerisierung gewonnen wird, stellt Fumarsédure dar. Sie wird
hauptséchlich in der Papierindustrie zur Papierveredlung und in der Lebensmitteltech-
nik als Sduerungsmittel eingesetzt. In der Agrochemie wird MSA als Edukt zur Her-
stellung verschiedener Herbizide und Pestizide eingesetzt. Der Agrarmarkt wird je-
doch als stagnierend bis riicklaufig eingestuft. Mit steigender Nachfrage wird MSA
als Copolymer zur Herstellung verschiedenster Spezialkunststoffe verwendet, so bei-
spielsweise in der Kosmetik- oder Automobilindustrie.

2.2 Produktionsverfahren und Reaktorsysteme

MSA wird grofitechnisch hauptsdchlich durch partielle Oxidation von Benzol oder
n-Butan mit Luft gewonnen. Die verschiedenen technisch bedeutsamen Reaktions-
verfahren werden anschlieRend ausfihrlicher erldutert. In Abb. 2.2 ist exemplarisch
ein mit Salzschmelze gekihlter Rohrbiindelreaktor gezeigt. Sehr aufwendig und in-
vestitionskostenintensiv stellt sich der Aufbereitungsprozel} dar. In einem Abscheider
wird ein Teil des MSA oberhalb von 55 °C' (MSA-Schmelztemperatur) als Feststoff
abgeschieden. Der restliche Teil wird iber Wé&scher mit Wasser ausgewaschen und
anschlieBend mit Hilfe eines Schleppmittels, z.B. o-Xylol, dehydratisiert. Die Dehy-
dratisierung stellt einen energie- und baulich intensiven Kostenfaktor dar, wobei Iso-
merisierungsreaktionen und durch geringe Alkalimengen im Waschwasser bedingte
Zersetzungsreaktionen zu vermeiden sind. Das so erhaltene Roh-MSA muB in einer
weiteren Anlage destillativ gereinigt werden.

2.2.1 Benzoloxidation

Bis 1975 wurde MSA ausschlieRlich aus Benzol und Luftsauerstoff in Rohrbiindel-
Festbettreaktoren gemal der Hauptreaktion

K
CoHe + 202 Va0s/MOO: ¢ 4y 0y +2C0, 4+ 2H,0 Ahp = —1875 m—;]l 2.1)

hergestellt. Dabei kdnnen bei Umsatzen von 96 % Selektivitdten bis zu 73 % erzielt
werden [58]. Fir die Reaktion wurde ein Schalenkatalysator eingesetzt, dessen akti-
ve Komponente im wesentlichen aus V,05 und MoOs besteht. Das VerfahrensflieR3-
bild einer auf Benzolbasis ausgelegten MSA-Produktionsanlage ist in Abb. 2.2 darge-
stellt. Aufgrund der starken Exothermie muR bei Temperaturen um 400°C' die Reakti-
onswarme mit Hilfe einer eutektischen Salzschmelze abgefiihrt werden. Die Kiihlung
der Schmelze erfolgt in einem separaten Warmetauscher mit Wasser, wobei erhebli-
che Mengen an Dampf entstehen, der u. a. in anderen Produktionsverfahren eingesetzt
werden kann.
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Luft Dampf
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Abbildung 2.2: Produktionsanlage von Maleinséureanhydrid aus Benzol [58].

2.2.2 Oxidation von n-Butenen

MSA kann ebenfalls durch Oxidation von n-Butenen produziert werden. Aufgrund ge-
ringerer Ausbeuten und des hohen Rohstoffpreises fiir Butene hat dieser Prozel} keine
wirtschaftliche Bedeutung.

2.2.3 MSA als Nebenprodukt der PSA-Synthese

MSA tritt auch als Nebenprodukt der PSA-Synthese auf, wobei jedoch lediglich 2%
der gesamten produzierten MSA-Menge auf diese Weise hergestellt wird. In Deutsch-
land nutzen beispielsweise die BASF AG und die BAYER AG diesen Weg, um bei
der partiellen Oxidation von o-Xylol zu Phtalsdaureanhydrid geringe Mengen MSA zu
produzieren.

2.2.4 Oxidation von n-Butan

Butan als Cy4-Lieferant ist gegentiber Benzol und n-Butenen preislich giinstiger und
steht in ausreichendem MaR zur Verfligung (C4-Schnitt des Steam-Crackers). Nicht
zuletzt haben ein htheres Umweltbewul3tsein und die damit verbundenen scharferen
gesetzlichen Auflagen dazu gefiihrt, dal? Benzol fast vollstandig von Butan als Einsatz-
stoff verdrangt wurde. Alle Neuanlagen basieren mittlerweile auf Butan, es existieren
jedoch hauptsédchlich in Westeuropa noch einige éltere, benzolbasierende Anlagen. Die
Oxidation von n-Butan gemal

VO),P,0 K
CyHio + gOQ ( )—2> "C4H,05 +4H,0 Ahg = —1206 —Jz (2.2)
mo
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findet an einem sog. Vanadylpyrophosphat-Katalysator (kurz VPO) statt. Auf-
grund anfanglich sehr niedriger Selektivitaten von unter 50 % begannen Ende der
70er/ Anfang der 80er Jahre intensive Forschungen auf dem Gebiet der VPO-
Katalysatorentwicklung, die bis heute anhalten. In Festbettreaktoren kdnnen unter op-
timierten Bedingungen mittlerweile bei Umsétzen von 90 % maximal Selektivitéten
von 60 % erreicht werden. In einer Marktstudie von 1996 werden durchschnittliche
MSA-Ausbeuten von 52 % angegeben [50]. Waren bisher ohne Ausnahme Festbettre-
aktoren fir die Benzoloxidation zum Einsatz gekommen, so wurden mit der Katalysa-
torentwicklung auch neue Reaktoren fiir die MSA-Synthese entwickelt, wobei wohl in
den meisten Féllen in bestehenden Reaktoren der Benzolkatalysator gegen den Butan-
katalysator ausgetauscht und die Feeddosierung entsprechend gedndert wurde.

2.2.4.1 Gekuhlter Festbettreaktor

Der am hdufigsten eingesetzte Reaktortyp fur die MSA-Synthese ist der gekihlte
Festbettreaktor. Dabei werden ca. 25.000 Edelstahlrohre von ca. 25 mm Durchmes-
ser und 3 — 6 m Lé&nge in solchen Reaktoren untergebracht. Aufgrund der hohen
Reaktionstemperaturen von tiber 400 °C' miissen Salzschmelzen, meist eine eutek-
tische Alkali-Nitrat-Mischung, eingesetzt werden. Der ProzelR wird meist einstufig
durchgefihrt, die Kiihlung erfolgt im Gleich- oder Gegenstrom. Durch die Gefahr der
Selbstentziindung von Butan in den Zuleitungen und der Mischstrecke vor Reaktorzu-
lauf, werden die Feed—Konzentrationen knapp unterhalb der unteren Explosionsgrenze
(UEG=1.8 Wol% Butan in Luft) eingestellt. Wie bei allen stark exothermen partiellen
Oxidationen bildet sich in der Hauptreaktionszone im ersten Viertel der katalytisch ak-
tiven Zone ein Hot-Spot von ca. 30 — 50 °C' iiber der isothermen Salzbadtemperatur
aus. Dieser Hot-Spot fihrt zu Selektivitatsverlusten, deren GrolRenordnungen in dieser
Arbeit noch genauer diskutiert werden. Zur Vermeidung des Hot-Spots werden in der
Literatur verschiedene MaRRnahmen wie Katalysatorverdiinnung in der Hauptreakti-
onszone, andere Katalysatorgeometrien mit verbesserten Warmetransporteigenschaf-
ten und Reaktoren mit mehreren Kihlkreisldufen zur besseren Temperaturkontrolle
diskutiert und vorgeschlagen. Trotz des erheblichen apparativen Aufwands steht der
gekuhlte Festbettreaktor wegen seiner hohen Betriebssicherheit und ausgereiften Tech-
nologie bei der Durchfiihrung stark exothermer Reaktionen, wie der MSA-Synthese,
groBRtechnisch an erster Stelle. Bei Einsatz eines Vollkontakt-Katalysators, meist in
Raschigring-ahnlicher Form von 525 mm GrolRe, kommt es innerhalb der Hauptreak-
tionszone zu Stofftransportlimitierungen aufgrund von Porendiffusionshemmung. Die
optimalen Betriebstemperaturen des Salzbades liegen je nach Katalysator zwischen
390 °C' und 450 °C . Typische Gasbelastungen ,,GHSV* (gas hourly space velocity)
und Verweilzeiten sind in Tab. 2.1 angefiihrt.

Ein zweistufiges Festbettreaktorverfahren wurde 1994 von der Firma Scientific De-
sign patentiert [71]. Hierbei werden statt zwei parallel betriebener gekihlter Festbett-
reaktoren beide Reaktoren hintereinandergeschaltet; das Produktgas des ersten Reak-
tors wird dabei auf Temperaturen zwischen 50 — 200 °C' abgekiihlt und ein Teil des
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Salzbadtemperatur °C° GSHV [-]  Verweilzeit 7 [s]

m3h

350 — 450 2000 — 3000 <4

Tabelle 2.1: Typische Betriebsbedingungen von Festbettreaktoren zur Butan-Oxidation
zu MSA.

produzierten MSA abgetrennt. Dem verbleibenden noch unverbrauchtes Butan enthal-
tenen Restproduktstrom wird dann bei diesen Temperaturen Butan beigemischt, so daf3
die Konzentration am Eingang des zweiten Reaktors wie beim ersten ca. 1 — 2 Vol%
betragt. Die Abkuhlung des Produktstromes des ersten Reaktors kann beispielsweise
durch Eindiisung von Wasser erfolgen, wobei ein Teil des MSA in Form von Mal-
einsdure abgetrennt wird. Die Abkiihlung des Produkstromes unterhalb von 200 °C
ist erforderlich, da sonst ,,cold flames* bei zusétzlicher Butaneinspeisung auftreten.
Hierbei wiirde Butan mit dem verbleibenden Sauerstoff in einer langsamen homoge-
nen Gasreaktion als sog. kalte Flamme verbrennen, wobei u. a. unerwiinschte Neben-
produkte auftreten.

2.2.4.2 Wirbelschichtreaktor

Bereits 1980 stellte Mitsubishi sein Produktionsverfahren von Buten auf Butan um und
setzte dabei einen Wirbelschichtreaktor ein. 1989 folgten die Firmen MTC Sohio Com-
pany und Shin-Daikyowa ebenfalls mit einem Wirbelschichtverfahren®. Der groRe Vor-
teil des Wirbelschichtverfahrens liegt in der Moglichkeit hohe Butankonzentrationen
einzustellen, da das Wirbelbett als Flammsperre dient und die Explosionsgefahr ver-
mindert. Durch hohe Riickvermischung und dadurch langen Verweilzeiten des Produk-
tes MSA in der Reaktionszone werden niedrigere Selektivitdten als im Festbettprozefd
erzielt. Aufgrund hoherer Umsdtze kdnnen jedoch mit unter geringfuigig hohere Aus-
beuten in der Wirbelschicht erreicht werden. Ubliche Ausbeuten beim Wirbelschicht-
verfahren liegen bei ca. 50 — 55 % und bewegen sich damit im Bereich des Festbettpro-
zesses. In der Wirbelschicht miissen jedoch grofiere Mengen an Katalysator eingesetzt
werden, so dal} die insgesamt erzielbare Raumzeitausbeute ((RZA] = %) in der
Wirbelschicht geringer ist als im Festbettreaktor. Neben der generellen Weiterentwick-
lung von VPO-Katalysatoren mufiten fir Wirbelschichtverfahren zusétzliche Entwick-
lungen unternommen werden, um abriebfeste Katalysatoren zu erhalten. Gleichzeitig
durfte aber durch den Einsatz von Hilfsstoffen (,,Bindemittel”) die Katalysatoraktivitat
und MSA-Selektivitét nicht herabgesetzt werden [62, 90].

2.2.4.3 Riser/Regenerator-Reaktor

Ein technisch gleichermalRen elegantes wie anspruchsvolles Verfahren wurde von der
Firma E. I. Du Pont bereits Mitte der 80er Jahre entwickelt und patentiert [24]. Die

Istilllegung der Anlage 1993.
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Grundidee bildet ein instationdrer Reaktionsprozess mit einer rdumlichen Trennung
der Synthesereaktion in einen Reduktionsschritt (Synthese) im sog. Riser und eine
Reoxidation des reduzierten Katalysators im sog. Regenerator bzw. Downcomer. Eine
schematische Darstellung des Prozesses zeigt die mittlere Spalte von Tab. 2.2. Durch
die Abwesenheit von Sauerstoff wahrend des Produktionsschrittes kdnnen sehr hohe
Butankonzentrationen bis 10 V 0l% im Riser eingestellt werden. Die erzielbaren Raum-
zeitausbeuten ([RZA] = ’,z-"M—S;*l) liegen bei alleiniger Betrachtung des Produktions-
schrittes wesentlich hoher alqgal:t)ei herkobmmlichen Festbettreaktorprozessen. Aufgrund
der notwendigen sehr langen Regenerationszeiten des Katalysators, die aufgrund der
langsamen Reoxidationskinetik des Katalysators deutlich langer ausfallen als der ei-
gentliche Produktionsschritt, fallt der Gesamtprozess vom wirtschaftlichen Standpunkt
aus hinter den Festbettreaktor zuriick [90]. Uihlein stellte in seiner Arbeit u.a. einen
Vergleich der drei genannten Reaktorsysteme fir eine 20.000 jato—Anlage an. Allein
die Dimensionen der Riser/Regenerator-Anlage sind beeindruckend: Der Riser erfor-
dert eine Hohe von 37 m, insgesamt werden 37.4 ¢ Katalysator bewegt. Obwohl die
Abriebfestigkeit des Katalysators durch Si0O,—Kapselung wesentlich verbessert wur-
de, ist durch die hohe mechanische Beanspruchung ein deutlicher Katalysatorverlust
unvermeidbar, der die Wirtschaftlichkeit des Verfahrens weiter herabsetzt. So berichten
beispielsweise Golbig und Werther uber erhebliche Probleme von Katalysatorverlust
in einer Riser/Regenerator-Versuchsanlage innerhalb der ersten Stunden Betriebszeit
des Reaktors durch mechanischen Abrieb, der letztendlich die gesamte Betriebsdauer
der Versuchsanlage einschrankte [46]. Neben der mechanischen Beanspruchung darf
aber auch die des Reaktors nicht unterschatzt werden, da die nur wenige pm-grofen,
gehdrteten Katalysatorpartikel duRerst abrasiv wirken.

Als Fazit bleibt zu vermerken, dal’ das Riser/Regenerator-Verfahren nur dann wirt-
schaftlich konkurrenzfahig wird, wenn Reduktions- und Regenerationsdauer in un-
gefahr gleicher GrolRenordnung liegen. Dies kann aber nach heutigem Stand nur durch
eine wesentliche Weiterentwicklung oder vollige Neuentwicklung des bestehenden
Katalysators erfolgen. Desweiteren stellt sich die Frage des Standzeitverhaltens des
Katalysators und Reaktors sowie der Betriebssicherheit. Zwar geht Du Pont bei ihrem
Prozel’ von vergleichbaren Investitions- und etwas giinstigeren Betriebskosten aus [50]
als ein vergleichbarer Festbettprozess, doch werden letztendlich Standzeitverhalten,
ProzeR-know-how und Verfugbarkeit iber den Erfolg entscheiden.

2.3 Zusammenfassung und Motivation

Fur die Reaktionsfuhrung der MSA-Synthese kdnnen folgende wesentliche Punkte zu-
sammengefallt werden:

e Als Cy—Lieferant wird aus 6kologischen wie 6konomischen Gesichtspunkten n-
Butan eingesetzt, das mit Luftsauerstoff an einem geeigneten Katalysator umge-
setzt wird.
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| Typ | Wirbelschicht | Zirkulierende Wirbelschicht |  Festbettreaktor
dL
&=
Butan-
Nach-
speisung
Schema e =
1 L
Luft
|-
Badger uron l
Amoco
app. Aufwand mittel mittel hoch
Isothermie ja ja Hot-Spot
Stofftrans- keine keine Poren-
portlimitierung diffusion
Betrieb kompliziert kompliziert einfach
Abrieb hoch sehr hoch kein
Butan- hoch hoch niedrig
konzentration (Flammsperre) (getrennte R.fiihrung) (limitiert)
Selektivitat hoch sehr hoch niedrig

Tabelle 2.2: Vergleich der bestehenden Reaktortypen zur Synthese von MSA aus n—

Butan und Luft.
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e Als Reaktoren kommen sowohl der Wirbelschicht- als auch Rohrbiindel-
Festbettreaktoren in Frage. Das Riser/Regenerator-Verfahren stellt sehr hohe
Anforderungen an die mechanische Stabilitat des Katalysators und des Reaktors.
Da es sich hierbei um ein neues Verfahren handelt, stehen Erfahrungen mit der
Langzeitstabilitdt noch aus. Als kritisch gilt in diesem Verfahren die Dauer der
Regeneration bzw. Reoxidation des Katalysators. Diese Prozef3stufe entscheidet
uber die Wirtschaftlichkeit des Verfahrens gegentiber dem Festbettreaktor. Uih-
lein resuimierte in seiner Arbeit, da3 auf Basis des von ihm verwendeten Kata-
lysators und der damit verbundenen langen Regenerationsdauer die Wirtschaft-
lichkeit des Riser/Regenerator-Verfahrens nicht mit dem eines Wirbelschicht-
oder Festbettprozesses vergleichbar ist [90]. Golbig und Werther halten in ihrer
Publikation fest, daR die Regenerationsdauer limitiert wird durch die Sauerstoff-
konzentration; bei Regeneration mit Luft ist eine starke Limitierung des Butan-
umsatzes festzustellen [46]. Eine gesamttechnische Umsetzung erscheint daher
auch momentan noch mit erhohten Risiken behaftet.

Der Preis fiir eine Tonne MSA betrug 19952 ca. US$ 890. Die reinen Produktionsko-
sten pro Tonne MSA ohne Kapitalkosten (Abschreibung und Return of total Invest-
ment) betragen fir einen 40.000 jato Festbettreaktorprozess basierend auf n-Butan ca.
US$ 405, so dalk sich eine Gewinnspanne von US$ 485 ergibt [50]. Die vergleich-
baren Kosten fiir einen Transportreaktorprozess belaufen sich nach [50] auf US $381
pro Tonne. Kann unter sonst gleichen Produktionsbedingungen die Ausbeute um einen
Prozentpunkt von beispielsweise 52% auf 53% aufgrund einer Verfahrensverbesserung
gesteigert werden, so kdnnte bei einer 40.000 jato-Anlage eine Gewinnsteigerung von
US $712.000 erzielt werden®. Dies entspricht mit den 0. g. Zahlen im Falle des Fest-
bettreaktorprozesses einer Produktionskostensenkung von ca. 4.4 %. Somit ist fir die
MSA-Synthese das wirtschaftliche Potenzial beziiglich einer Verfahrensverbesserung
durch eine Selektivitatssteigerung abgeschatzt. Dadurch konnte der Festbettreaktor-
prozess sogar den Transportreaktorprozess in seiner Wirtschaftlichkeit tGbertreffen.

2Wechselkurs 1995: 1 US$ = DM 1,52
SUnter der Annahme, daB die Betriebskosten sich nicht dndern, fallt dieser Betrag als Reingewinn
an.



Kapitel 3
Grundlagen der MSA-Synthese

Ziel dieses Kapitels ist es, die grundlegenden reaktionskinetischen Vorstellungen der
MSA-Synthese an einem Vanadylpyrophosphatkatalysator auf Basis heutigen Litera-
turwissens zu vermitteln. Sie soll dabei helfen, die spater dargestellten Messungen und
die darauf basierende Modellierung der Kinetik besser interpretieren zu kdnnen. Der
Reaktionsmechanismus und die Katalysatoreigenschaften sind naturgeméal eng mit-
einander verkniipft.

3.1 Mechanistische Vorstellung

Uber den Reaktionsmechanismus der MSA-Synthese wurde insbesondere Mitte der
80er Jahre sehr kontrovers in der Literatur diskutiert. Seit Anfang der 90er Jahre ver-
dichten sich jedoch Hinweise, die die unterschiedlichen Hypothesen zum Ablauf der
Reaktion einschranken. Allein die Tatsache, dal? der Katalysator die Fahigkeit besitzen
mulB, 8 Wasserstoffatome zu abstrahieren und 14 Elektronen zu verschieben, deutet auf
einen sehr komplexen Mechanismus hin.

CRRNVEVEY

O O O

CSR MSA

Abbildung 3.1: Moglicher Reaktionsweg der MSA-Synthese aus n—Butan nach [20].
CSR = C—containing surface residues.

Ein mdglicher Weg, dargestellt in Abb. 3.1, wird von Centi und Trifiro beschrieben
[20]. Sie gehen davon aus, daB Butan an aktiven Zentren, gebildet durch Vanadium-
doppeloktaeder, Abb. 3.4 und Abb. 3.5, benachbart von Phosphatgruppen, reversibel
adsorbiert wird. An diesem aktiven Zentrum werden 2 Wasserstoffatome abstrahiert, so

14
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dal3 ein buten—ghnliches Zwischenprodukt entsteht, das sehr schnell mit einer V"= O-
Doppelbindung eines zweiten benachbarten Vanadiumoktaeders in Wechselwirkung
tritt; dabei wird unter weiterer H-Abstraktion ein butadien—ahnliches Zwischenpro-
dukt gebildet. DalR die MSA-Synthese bei der Butanoxidation tber das Zwischen-
produkt Butadien ablduft, ist durch einige Arbeiten bestatigt worden [19], [69], [16].
Nach der Butanaktivierung schlieen sich zwei mogliche Reaktionswege an: der Syn-
theseweg zu MSA oder die Totaloxidation. Die Totaloxidation lauft Giber die Bildung
von C-haltigen Oberflachenverbindungen (CSR), die u. a. die aktiven Zentren bele-
gen, wéhrend durch Einbau eines Sauerstoffatoms und Ringschluf eine erste Vorstufe
des MSA gebildet wird. Durch weitere H—Abstraktion und ,,Sauerstoffanbau“ wird
oberflachenadsorbiertes MSA erhalten. Die anschlieRende Desorptionsgeschwindig-
keit von MSA in die Gasphase ist hierbei neben der Bildungsgeschwindigkeit fur die
Selektivitat entscheidend: adsorbiertes MSA kann mit Sauerstoff in einer Folgereakti-
on zu den Totaloxidationsprodukten weiterreagieren.

3.2 MSA-Katalysator

Unter den partiellen Oxidationsreaktionen gehort die MSA-Synthese zu den komple-
xesten Reaktionssystemen, die industriell eingesetzt werden. Seit der Umstellung von
Benzol und Buten als C-Lieferant auf n—Butan, fand in den 80er—Jahren eine intensi-
ve Entwicklung neuer Katalysatoren statt. Durch leistungsféhige Katalysatoren konnen
Selektivitaten von bis zu 60% bei 90% Umsatz erzielt werden [58]. Dennoch ist es bis
heute nicht vollkommen gelungen, die genaue Rolle des Katalysators bei der Reakti-
on zu charakterisieren und die aktiven Zentren zu lokalisieren und zu bestimmen. Vor
allem die unterschiedlichen Herstellungsvorschriften der Precursorphase, also der \or-
stufe des aktiven Katalysators, und zahlreiche Anfahrvorschriften zum Calcinieren und
Formieren des Katalysators erschweren eine einheitliche Beschreibung des Reaktions-
systems. Neueste Bemiihungen zielen darauf ab, die MSA-Selektivitat durch gezieltes
Dotieren von Sulfatgruppen zu erhohen [79], wobei jedoch eine eindeutige Korrela-
tion zwischen Sulfatgehalt und Selektivitat nicht gefunden werden konnte. Abb. 3.2
zeigt fur einen dotierten Katalysator die Abhéangigkeit der MSA-Selektivitét bei drei
verschiedenen Umsétzen [79]. Es zeigt sich hier deutlich, daR die Selektivitat auch
bei hohen Umsitzen bis ca. 425 °C' relativ konstant bleibt, erst dann ist mit einem
merklichen Einsetzen der MSA-Oxidation zu rechnen.

Einen wesentlichen EinfluRR auf die Selektivitdt des Katalysators besitzt der Oxida-
tionszustand des Katalysators, s. Abb. 3.3. Wéhrend der Oxidationszustand des Vana-
diums in der Precursorphase eine Wertigkeit von +4 einnimmt, liegt das Vanadium im
aktiven Katalysator in den Formen V3+,V4*, und V'3* vor. Der Oxidationszustand des
Katalysators wird durch den Einbau von Sauerstoff in das Katalysatorgitters bestimmt,
also im wesentlichen durch die Funktion des Katalysators als Sauerstoffspeicher. Wird
der Katalysator zu stark oxidierenden als auch reduzierenden Bedingungen ausgesetzt,
so wirkt sich das negativ auf das Selektivitdtsverhalten aus. Uihlein fand bei seinen
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Sulfathaltiger VPO-Katalysator
nach Rodemerck

m X, =30%
00X, =50%
O X,,=70%

350 400 450 500
Temperatur in °’c

Abbildung 3.2: EinfluR der Reaktionstemperatur fiir einen sulfathaltigen
Vanadylpyrophosphit-Katalysator K0,048 (S : V = 0.048 : 1) auf die MSA-
Selektivitat, ermittelt von Rodemerck [79].

kinetischen Untersuchungen eine Abnahme der Selektivitat mit steigender Sauerstoff-
konzentration. Ebenso konnte er experimentell beobachten, daR die Selektivitét bei
Sauerstoffeingangskonzentrationen kleiner 10% abnimmt; es gibt demnach ein Opti-
mum der Sauerstoffkonzentration fiir den Katalysator, fiir die der Oxidationszustand
optimal eingestellt werden kann. Die Kalzinierung, die topotaktische Umwandlung
des Precursors in die aktive Phase, und die anschliel}ende Formierung des Katalysa-
tors haben einen bedeutenden EinfluR auf die Leistung des Katalysators. Die Art und
Dauer der Behandlung héangt stark von der Herstellungsmethode ab und muf fiir jeden
Katalysator neu entwickelt werden.

80

20 -

. . . .
0 10 20 30 40 50
V5+/Vt0| |n %

Abbildung 3.3: Abhédngigkeit der Selektivitat vom Oxidationszustand des Katalysators
aus [90].
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Abbildung 3.4: Doppeloktaederverkniipfung des (V O),P,O,—Katalysators nach [21].
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Abbildung 3.5: Struktur der vermuteten aktiven (100)—-Fl&che nach [21, 69].
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3.3 Charakterisierung des Katalysators

Der in diesen Untersuchungen eingesetzte Katalysator entstammt der von Uihlein ver-
wendeten Charge aus dem Jahre 1993. Die Herstellung des Precursors erfolgt tber
V505 als Vanadium- und H3; PO, als Phosphorlieferant, als Reduktionsmittel wird
Benzylalkohol in iso—Butanol als Losungsmittel verwendet. Als zusétzlicher Promoter
wurde Zirkoniumisopropylat zur ,\Verkittung” des Katalysators eingesetzt®. Fir eine
detailliertere Beschreibung der Herstellung sei auf die Arbeiten [90] und [62] verwie-
sen.

Aufgrund der umfangreichen chemisch—physikalischen Katalysatorcharakterisie-
rung von Uihlein wurde auf eine detaillierte Eigenanalyse verzichtet. Die hier darge-
stellten Messungen beschranken sich auf die wesentlichen morphologischen Daten.

3.3.1 Porenradienverteilung

In Abb. 3.6 ist die Porenradienverteilung des eingesetzten Precursorpulvers dargestellt,
Abb. 3.7 zeigt die Verteilung des zu Pellets verprefiten und kalzinierten Katalysa-
tors, wahrend Abb. 3.8 die Porenradienverteilung des kalzinierten Katalysators der
Beschichtung des Wandreaktors zeigt. Zunéchst ist auffallend, dal3 die Porenradien
des Precursors, Abb. 3.6, relativ gleichmalRig tber ein breites Spektrum zwischen 80
und 20000 A verteilt sind, ein markantes Maximum tritt nicht auf. Die kalzinierte, al-
so durch topotaktische Umwandlung der Hemihydratphase in Vanadiumpyrophosphit
erzeugte Phase, weist ein engeres Spektrum auf. Der mittlere Porendurchmesser ver-
schiebt sich hierbei von 513 A zu 637 A. Das Porenvolumen hat sich dabei vergrofert,
so daB die Porositét des Katalysators von 34.5 % auf 40 % ansteigt. Die Porenradi-

Eigenschaft Uihlein | eigene Messung
mittlere PorengroRe d,, [A] 513.3
BET-Oberflache [m?/g] 10.2 15.77
Porositdt e” [%@?] - 34.5
Wahre Dichte o5 [-%;] - 2.605

Tabelle 3.1: Stoffdaten des verwendeten Precursors [73]

enverteilung der Wandreaktorbeschichtung, Abb. 3.8, zeigt einen bimodalen Verlauf;
hier zeigt sich ein Maximum bei ca. 2000 A (Mikroporen) und bei 12000 A (Makropo-
ren). Eine Ursache fir diese unterschiedlichen Verldufe der Porenradienverteilungen

1Eine Erhohung des Zirkoniumanteils sollte zu einer Erhohung der Abriebsfestigkeit des Katalysa-
tors fuhren, eine Verbesserung konnte jedoch nicht erzielt werden. Ein Spriihtrocknungsverfahren des
Precursors erbrachte letztendlich die geforderte Festigkeit fiir den Einsatz des Katalysators in der Wir-
belschicht.
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der kalzinierten Phasen ist in der mechanischen Herstellung der Pellets bzw. der Be-
schichtung zu suchen. Wahrend die Katalysatorpellets (bzw. Precursorpellets) in einer
kommerziellen Tablettiermaschine am ITC1 hergestellt wurden, wurde der Katalysa-
tor fir die Wandbeschichtung, wie in Abschnitt 3.4 beschrieben, durch Einpressen
einer Precursormasse in die Nuten des Katalysatortragers mit Hilfe einer Handpresse
aufgetragen. Der dadurch aufgebrachte Druck war offensichtlich geringer als bei der
Herstellung der Pellets, so dal sich neben den Mikroporen auf’erdem noch eine Ma-
kroporenstruktur gebildet hat. Eine weitere mogliche Ursache kann in der Verwendung
von Wasser als Losungsmittel fiir den Precursor liegen, das durch das spatere Aus-
dampfen zur Bildung der Makroporen gefiihrt hat. Die Katalysatorbeschichtung weist
gegeniiber den Rohrreaktorpellets eine sehr hohe Porositat von 57 % auf, wahrend die
BET-Oberflache bei ca. 15 "LTZ konstant bleibt.

Bei einer Gesamtbetrachtung sollte jedoch kritisch angemerkt werden, dal3 die Po-
renradienverteilungen aller drei Proben sehr breit ist und eine signifikante Porengrofie
dadurch nur sehr schwer zu bestimmen ist. Insbesondere bei bimodalen Verteilungen
fallt die mittlere PorengroRe in das Tal zwischen den beiden Maxima; diese Grof3e re-
prasentiert dabei die Verteilung am wenigsten [43]. Die einzelnen Stoffdaten sind in
den Tab. 3.1 und Tab. 3.2 zusammengefalit.

Eigenschaft Uihlein | Rohrreaktorprobe | Wandreaktorprobe
mittlere PorengroRe d, A | 3.2 - 10% 636.9 1110
BET-Oberflache [m?/g] 27 14.96 15.43

Porositat ” | "z - 0.402 0571
wahre Dichte o5 [ %] - 2.821 3.115

Tabelle 3.2: Stoffdaten des kalzinierten Katalysators [72].
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Abbildung 3.6: Porenradienverteilung des Precursors.
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Abbildung 3.7: Porenradienverteilung der kalcinierten Probe des Rohrreaktors (Bruch-
gut).
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Abbildung 3.8: Porenradienverteilung der kalcinierten Probe des Wandreaktors (Be-

schichtung).

Abbildung 3.9: REM-Aufnahme eines Precursor-Pellets.
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Abbildung 3.10: REM-Aufnahme einer im katalytischen Festbettreaktor eingesetzten
Katalysatorschttung.

Abbildung 3.11: REM-Aufnahme einer im Wandreaktor eingesetzen Katalysator-
schicht.
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3.3.2 Kalzinierung und Aktivierung des Katalysators

Durch die Kalzinierung des Precursors VOH PO, - %HQO wird eine durch Abspal-
tung des Hydratwassers topotaktische Umwandlung in die eigentlich aktive Phase
(VO)2P2O7, dem Vanadylpyrophosphat, erreicht [12]. Nach der Kalzinierung mufR
der Katalysator einer Formierung bzw. Aktivierung unterzogen werden, bevor Umsatz
und Selektivitdt einen optimalen stationdren Wert erreichen. Den moglichen Verlauf
der Umwandlung des Precursors zeigt Abb. 3.12. Bei der Umwandlung des Hemihy-
drates VOH PO, - %HQO werden neben der Phase (VO),P,07 zusitzlich noch die
Phasen 6— und a;;—-VOPO, gebildet. In der (VVO),P,O,—Phase liegt das Vanadium
als V4*, in der §— und o;;-VOPO, als V>t vor. Wolta et al. fanden in ihren Untersu-
chungen heraus, dal MSA erst zu dem Zeitpunkt gebildet wird, wenn alle drei genann-
ten Phasen gleichzeitig auftreten. Somit sind auch V>*-wertige Phasen an der MSA-
Bildung beteiligt. Dies widerspricht der bislang ebenfalls vertretenen Meinung, dal
»ein guter MSA-Katalysator durchschnittliche Wertigkeiten unter 4 besitzen miisse
[82]. Der Anteil an V57 sollte jedoch fiir eine gute Leistungsfahigkeit des Katalysa-
tors moglichst gering gehalten werden. Es wird vermutet, daB V>*-haltige Flachen
die MSA-Oxidation katalysieren. Industrielle Katalysatoren weisen nach einer Akti-
vierungszeit von ca. 2000 h einen Vanadiumoxidationszustand nahe bei 4 auf; als ein-
zige Phase kann dann nur noch (VVO),P,O7 detektiert werden [2]. Das Ansteigen des
Umsatzes und der Selektivitat wahrend der Aktivierungsphase kann durch die Reduk-
tion der Katalysatoroberflache erklart werden (Abnahme des V5 /4t —Verhltnisses,
s. auch Teilschritte 3 und 5 in Abb. 3.12).

1 viv) CYH
/ 5(?)

VO(HPO,) - H,O (VO)» P05

Abbildung 3.12: Verlauf der VPO-Katalysator-Entwicklung unter Reaktionsbedin-
gungen aus [93]. 1: Oxydehydrierung, 2: Topotaktische Umwandlung, 3,5: Reduktion
V (V) zu V(IV), 4: 1sovalente Umwandlung

Die Art und Dauer der Behandlung hdngen stark von der Herstellungsmethode des
Katalysators ab und haben einen wesentlichen EinfluR auf seine Leistung, so daf sich
viele Forschergruppen der Optimierung der Aktivierung des Katalysators widmen. Die
ublichste Methode ist, den Katalysator unter Reaktionsbedingungen zu kalzinieren und
zu formieren. Zudem ist die Aktivierung des Katalysators unter Reaktionsbedingungen
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leichter einstellbar und fiihrt zu reproduzierbaren Ergebnissen?. Die von verschiedenen
Autoren angegebene Dauer variiert zwischen einigen Stunden und mehreren Tagen.
Der Artikel von Cavani und Trifiro gibt eine Ubersicht iiber 12 verschiedene Aktivie-
rungsvorschriften fiir den aus chemischer Sicht identischen Katalysator [15]. Hiermit
wird deutlich, daB es eine eindeutige Vorschrift nicht gibt, ein Umstand, der wohl letzt-
endlich auf die mangelnde Kenntnis der Wirkungs— und Arbeitsweise des Katalysators
insgesamt zurtickzufuihren ist. Die Vorschrift fiir den Uihlein—Katalysator lautet:

e Kalzinierung des Precursors bei 7 = 410°C' und einer Butankonzentration von
v, = 1.8 Vol%. Die Dauer wird in [81] mit sechs Stunden angegeben.

e Aktivierung des Katalysators bei T = 380°C' und einer Butankonzentration von
yE, = 1.9V 0l% sowie einer Sauerstoffkonzentration von yo, = 19 Vol%. Der
Katalysator erreichte nach 24 Stunden seinen stationdren Zustand (X ~ 45%,
S = 70%). Die Gasverweilzeit betrug dabei umgerechnet ca. 5 sec, bezogen auf
Reaktionsbedingungen®.

Diese Angaben beziehen sich dabei auf einen gekapselten Katalysator, der fur den
Einsatz in der Wirbelschicht vorgesehen wurde.

Nach Ebner und Thompson ist sogar eine Zeit von 200 bis 1000 Stunden not-
wendig, um einen stationdren Zustand fiir den Katalysator zu erreichen [33]. In ei-
ner neueren Publikation wird von verbesserten Precursorpréparationen und Kalzinie-
rungsbedingungen berichtet, so dal’ innerhalb weniger Stunden ein Gleichgewichtszu-
stand des Katalysators bei hoher Aktivitat und Selektivitat erreicht wird [47]. Flr die
eigenen Untersuchungen wurde die Aktivierung unter Reaktionsbedingungen durch-
gefiihrt. Einzelheiten dazu werden in Abschnitt 3.5 genannt.

In Tab. 3.3 sind die fiir den eingesetzten Precursor und die kalzinierten Katalysa-
toren gemessenen V-Oxidationszahlen zusammengestellt. Gemessen wurde mit Hilfe
einer Titratitonsmethode beschrieben in [18]. Die Oxidationszahl fiir den Precursor
liegt erwartungsgeméaR bei 4, die kalzinierte Probe des katalytischen Wandreaktors
besitzt eine Oxidationszahl leicht Uber 4, so wie sie nach [2] optimal erscheint. Die
Messung der Probe des kalzinierten Katalysators ergab jedoch eine sehr hohe Oxi-
dationszahl von 4.24; dieser Umstand konnte u. a. mit dafiir verantwortlich sein, daf3
die im katalytischen Festbettreaktor gemessene Selektivitédt geringer war als im kata-
Iytischen Wandreaktor. Welche Ursache fur die Unterschiede in den Oxidationszahlen
der kalzinierten Proben verantwortlich ist, ist unklar, zumal die Art der Kalzinierung
unter jeweils gleichen Bedingungen durchgefiihrt wurde. Ebenso muf3 auch kritisch an-
gemerkt werden, daR jegliche Techniken zur Charakterisierung des Katalysators wie

2Es existieren auch Vorgaben zur Aktivierung des Katalysators bei Temperaturen iiber 1000K in
Ny—oder He-Strom.
3Fur die Verweilzeit gibt Uihlein eine sog. ,, modifizierte Verweilzeit* 7,04 = (1 — €)7528, =
T=RRiser

0.39secan, mit75es = [ ——&&_— Fiir e wird ein Wert von 0.92 angegeben.

i R
Riser 20 U’(m)Gas
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XRD, ESR, Titrationsmethoden, etc. eher die Eigenschaften des Bulks als der Kata-
lysatoroberflache beschreiben. Daher scheint es fragwiirdig, ob diese Techniken zum
Verstandnis des komplizierten Wechselspiels zwischen Katalysatoraktivitdt und Kata-
lysatorstruktur beitragen kdnnen [14], da offensichtlich den Oberflacheneigenschaften
die entscheidende Rolle bei dieser Reaktion zugewiesen werden muf?.

Phase mittlere VV-Oxidationszahl
VOHPO, - $H,0 nahe 4
(VO)2P,0; (RR) 4.24
(VO)2P,O7 (KWR) 4.05

Tabelle 3.3: Mittlere gemessene VV—-Oxidationszusténde fiir den Precursor und den kal-
zinierten Proben aus den Versuchsreaktoren. RR=Rohrreaktor, KWR= katalytischer
Wandreaktor [73].

3.3.3 Der aktive Sauerstoff

Uber die Rolle des aktiven Sauerstoffs herrscht in der Literatur keine eindeutige Mei-
nung. Im vorliegenden Reaktionsmechanismus kann der aktive Sauerstoff in Form
von Katalysatorsauerstoff (Gittersauerstoff) oder chemisorbiertem Sauerstoff auftre-
ten, wobei nach [23] folgendes Gleichgewicht zwischen dem Gasphasensauerstoff und
dem Gittersauerstoff postuliert wird:

02(9‘13) = 02(‘1’15) = OQ_(ads)* =2 O(_ads)* — 2 O?g;tter) : (31)

Fur die instabilen, mit einem x gekennzeichneten Sauerstoffspezies wird vermutet, daf}
sie hoch aktiv sind und die unselektive Parallelreaktion zu C'O,, beguinstigen.

Mit Hilfe von Versuchen mit dem Sauerstoffisotop *O, konnte in letzter Zeit ein-
deutig bewiesen werden, daB lediglich Gittersauerstoff an der Bildung von MSA und
CO,, beteiligt ist [69, 2]. Die Schichttiefe wird dabei durch Abschétzung der #0,—
Bilanz zu 4 angenommen. Die Tatsache, daB nur der Gittersauerstoff an der Reaktion
beteiligt ist, soll in den Riser—Regeneratoren—Reaktoren gezielt ausgenutzt werden: im
Riser wird der oxidierte, sauerstoffbeladene Katalysator durch den Reaktanden Butan
reduziert, um anschliefend im Regenerator wieder mit Luft oxidiert zu werden. Oh-
ne diese Eigenschaft wére eine getrennte Reaktionsfiihrung nicht moglich. Trotzdem
findet an der Oberfliche des Katalysators kein kompletter Austausch von 20, mit
160, (zu Beginn des Versuches) statt, so daB nur bestimmte aktive Sauerstoffspezies
im Katalysator an der Reaktion beteiligt sind [2].

3.3.4 EinfluR des P/V-Verhéltnisses

Auch die Rolle des atomaren Phosphor— zu Vanadium (P/V)-Verhéltnisses des Kata-
lysators wird in der Literatur kontrovers und uneinheitlich diskutiert [69, 2]. Wahrend
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das P/V-Verhdltnis im gesamten Katalysator (Bulk) Werte um 1 oder leicht daruiber
besitzt, werden fur das P/V—Verhéltnis an der Oberflache &hnliche [69] oder sehr viel
hohere Werte von 1.5 [33] oder 1.7 [2] angegeben. Als mdgliche Ursache fir die-
se Unterschiede werden entweder die fehlerbehaftete MeRmethode XPS* angegeben
(Kalibrierproblem) oder die Moglichkeit, daR die Oberflache mit pyrophosphathalti-
gen Gruppen endet, die zu einem UberschuB an Phosphor gegeniiber Vanadium fiihren.
Als optimales Verhiltnis (bezogen auf Bulk) wird ein leichter UberschuR an Phosphor
angegeben: P/V = 1.05 — 1.1. Ein zu starker UberschuB an Phosphor fiihrt zu ei-
ner Aktivitdtsabnahme (Umsatz), wéahrend ein Mangel an Phosphor aufgrund der Bil-
dung groRerer Mengen an V°* zu SelektivitdtseinbuRen fiihrt [15]. Dies kdnnte auch
die beobachtbare Desaktivierung von VPO-Katalysatoren erklédren, wonach mit fort-
schreitender Reaktionsdauer eine zunehmende Aktivitdt bei Abnahme der Selektivitat
zu verzeichnen ist. Ursache ware ein Phosphorverlust durch Sublimation, der durch
Zugabe von Phosphiten im Feed wieder ausgeglichen werden kann [15].

3.4 Beschichtung des Katalysatortragers

Fur die Erprobung des katalytischen Wandreaktorkonzeptes ist eine stabile Beschich-
tung des aktiven Katalysatormaterials auf einen Katalysatortrdger von entscheidender
Bedeutung. Daher wurden zunéchst verschiedene Moglichkeiten der Beschichtung un-
tersucht. Wéhrend die Beschichtung keramischer oder metallischer Tréger mit Edel-
metallkatalysatoren wie Platin oder Palladium mit Hilfe einer Wash-Coat-Schicht be-
reits millionenfach erfolgreich in der Automobilindustrie und anderen Bereichen an-
gewand wird, konnte mit dieser Technik keine Haftung des Vollkontaktkatalysators
erzielt werden.

Als weitere Losungsansdtze wurden das Plasmaspritzverfahren und das Flamm-
spritzverfahren untersucht. Aufgrund der sehr hohen Temperaturen {iber 2000 °C',
die beim Plasmaspritzverfahren entstehen, scheidet dieses Verfahren aus, da eine
Zerstorung der Struktur zu befiirchten ist. Beim Flammspritzverfahren wird das zu
beschichtende Material in Pulverform in einer Acetylen-Flamme aufgeschmolzen und
mit Hilfe einer Spritzpistole aufgebracht. Durch die stark adhesive Neigung des Pre-
cursorpulvers war das Pulver aufgrund zu grol3er Partikeln nicht spritzféhig, so dal
auch dieses Verfahren nicht angewendet werden konnte.

Als weitere Mdglichkeit wurde der Einsatz von Siloconharzen der Firma Wacker
als Bindemittel untersucht. Diese Harze besitzen einen hohen SiO,-Anteil und einen
gewissen Anteil organischer Substituenten wie Phenyl- oder Methylgruppen. Durch
diese zusétzlichen organischen Gruppen wird eine hohe Elastizitat bei gleichzeitig
hoher Héarte der Vernetzung erreicht. Ab ca. 300 °C' werden diese Gruppen je-
doch thermisch abgebaut, so daB schlieRlich bei Temperaturen ab 400°C eine fast
vollstandige Silikat-Verbindung hergestellt wird. In der Wirbelschicht-Technik werden

4XPS=X-ray Photoelectron Spectroscopy
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Katalysatoren haufig mit Hilfe von Silikat abriebfest gekapselt, beispielsweise FCC-
Katalysatoren. Problem hierbei ist, dal? mit zunehmenden Silikat-Anteil die Porositat
der Oberfldche abnimmt und der Katalysator nicht mehr oder nur noch unter Ein-
fluk von Porendiffusionshemmung zugéanglich ist. Uihlein untersuchte fiir den Einsatz
des VPO-Katalysators in der Wirbelschicht verschiedene Moglichkeiten der mecha-
nischen Stabilisierung der Katalysatorpartikeln und erhielt seine besten Resultate mit
Silikat gekapselten Katalysatoren. Die hochste Abriebfestigkeit erzielte er mit 10%
Silikat gekapselten Katalysatoren, wobei er nur einen geringen Abfall der Aktivitét
und Selektivitat feststellen konnte [90]. Die Herstellung der Partikel erfolgte im sog.
Spriihtrockungs-Suspensions-Verfahren.

Fur die Herstellung einer auf Silikat basierenden Wandbeschichtung wurden
Aluminium-Halbschalen so angefertigt, dal3 sie in einen vorhandenen Rohrreaktor
eingefuhrt werden konnten. Der schematische Aufbau des Rohrwandreaktors ist in
Abb. 3.13 dargestellt. Durch den direkten Kontakt der katalysatorbeschichteten Halb-
schalen mit der Rohrwand wurde der radiale Wérmetransportwiderstand minimiert.
Gleichzeitig erlauben die herausnehmbaren Halbschalen einen einfachen Wechsel des
Katalysators. Zur Verbesserung des Stoffiibergangs aus der Gasphase wurde das Innere
des Rohrreaktors mit inerten Aluminiumoxid-Pellets gefullt (Abb. 3.13, rechts).

Kupfer-Halbschalen (Heizung)

200 mm

Alumini id-Pellet
Rohrreaktor (Edelstahl) uminiumoxid-retets |

Katalysatortrager (Aluminium)

VPO-Katalysator/Binder-Gemisch

el. beheizte Cu-Schalen Seitenabziige

800 mm

Katalysator

Keramik-Monolith

Abbildung 3.13: Umfunktionierung des Rohrreaktors als Wandreaktor. Linke Ab-
bildung: Schnittbild und Abmessungen der Aluminium-Halbschalen als Katalysator-
trdger. Rechte Abbildung: Einbau der Halbschalen in den Rohrreaktor.

Zur Beschichtung wurde die Suspension aus Siliconharz und Precursormaterial
zundchst in unterschiedlichen Mengenverhaltnissen von Siliconharz:Precursormaterial
=1:1,1:2,1:5,1:10 auf Probetrdgern aufgetragen. Dabei konnte bei einem Men-
genverhéltnis von 1 : 10 keine Haftung, bei einem Verhdltnis von 1 : 5 eine eher unzu-
reichende Haftung erzielt werden; erst bei einem Verhéltnis von 1 : 2 war die Haftung
zufriedenstellend. Die Suspension wurde in die Nuten der Aluminium-Halbschalen ge-
strichen und eine Calcinierung unter Stickstoffatmosphére bei 400 °C' im Rohrreaktor
durchgefiihrt. Anschliefend wurde auf Reaktionsgas mit einer Butanzkonzentration
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von y%, = 1.6 Vol% umgeschaltet. Der Katalysator zeigte jedoch keinerlei Aktivitit.
Als Ursache konnte mit Hilfe von REM-Aufnahmen eine eindeutige ,,\erglasung® der
Oberflache des beschichteten Katalysators ermittelt werden. Offensichtlich diffundiert
wahrend des Kalzinierungsvorganges ein Grofteil des Siliconharzes an die Oberfldche
und hdrtet dort unter thermischer Abspaltung der organischen Gruppen aus. Zudem
hatten sich die Aluminium-Halbschalen mit der Innenwand des Reaktorrohres durch
das Siliconharz verklebt, so dal der nachtragliche Ausbau nur unter erschwerten Be-
dingungen erfolgen konnte.

Aufgrund des hohen Silikatanteils, der fiir eine gute Haftung notwendig ist, der
damit verbundenen Deckschichtbildung und der unbekannten Auswirkungen der ein-
gesetzten Zusatzstoffe auf die katalytische Aktivitdt wurde diese Variante der Be-
schichtung nicht mehr weiter verfolgt. Weitere Beschichtungsversuche wurden statt

N

(=] o (=] o

1mm
GASANALYSE

Tragerplatte

1mm
Katalysator

Abbildung 3.14: Schematische Darstellung der Katalysatorphase in der Trégerplatte.

dessen mit einer Stahtrégerplatte von 40 mm Breite durchgefihrt, in die Nuten mit un-
terschiedlicher Nutbreite bei einer konstanten Nuttiefe von 1 mm eingefrést wurden.
s. Abb. 3.14. Da die Precursorherstellung sowohl in wassriger als auch alkoholischer
Losung (iso-Butanol) erfolgen kann, ist das Precursorpulver generell in beiden Flissig-
keiten suspendierbar. Hier wurde das Precursorpulver mit soviel Wasser versetzt, dal
sich eine spachtelfdhige Masse ergibt. Diese Masse wurde dann anschlieBend in die
Nuten verstrichen und mit Hilfe einer aufgelegten Holzplatte mittels einer Spindel-
presse in die Nuten geprel3t. Anschlielend erfolgte ein Ausdampfen des Ldsungsmit-
tels Wasser, wobei sich z. T. grobere RiRstrukturen im getrockneten Precursormaterial
ergaben. Aufgrund dieser RiBbildung wurde die Nutbreite beschrankt um zu verhin-
dern, daB einzelne Stiicke wieder aus den Nuten herausbrachen. Eine zufriedenstellen-
de Haftung konnte bei einer Nutbreite von 1 mm gewahrleistet werden. Anschlie}end
wurde der Katalysator kalziniert und formiert. Die einzelnen Arbeitsschritte sind nach-
stehend noch einmal aufgefiihrt:

1. Anteigen des Precursor—-Pulvers mit Wasser (destill.), so da sich eine spach-
telfahige Masse ergibt.

2. Einstreichen der feuchten Masse in die Nuten des Katalysatortragers.
3. Einpressen des Precursors mit p ~ 100bar (Institutspresse).

4. Langsames Verdampfen des Wassers bei ca 60-80 °C' {iber 2-4 Stunden.
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5. Kalzinieren bzw. Aktivieren des Precursors unter Reaktionsbedingungen (y g, =
1.6 Vol%, T = 400°C') im Reaktor.

Mit Hilfe der vorgestellten einfachen Methode konnte MSA-selektiver Katalysator auf
einen metallischen Trager zumindest fir den Laborbetrieb dauerhaft aufgebracht wer-
den; fiir den technischen Einsatz erscheint diese Methode jedoch zu aufwendig und vor
allem nicht stabil genug, da immer wieder einige Stellen aus den Nuten herausbrechen.

Es wurden drei verschiedene Katalysatortrdgerpaare von 515 mm Lange mit unter-
schiedlichen Nuttiefen hergestellt. Die Nutbreite wurde, wie zuvor ermittelt, zu 1 mm
konstant belassen. Als Nuttiefen wurden 0.5 mm, 1 mm und 2 mm festgelegt, so dal3
der Einflu von Schichtdicke und Katalysatormasse experimentell ermittelt werden
kann.

3.5 Verhalten des Katalysators wahrend der Aktivie-
rungsphase

Die Kalzinierung und Aktivierung des Katalysators ist wie in Abschn. 3.3.2 beschrie-
ben verbunden mit einer topotaktischen Umwandlung des Hemihydrates VOH POy -
1+ H>0 zu dem Vanadylpyrophosphit (VO), P,O. Dieser dynamische Ubergang in den
stationdren ,,Arbeitszustand” des Katalysators dauert je nach Herstellungsvorschrift
und Zusammensetzung des Precursor sowie der Kalzinierungs— und Aktivierungsbe-
dingungen einige Stunden bis zu mehreren Tagen. Im Folgenden sind eigene Beobach-
tungen wéhrend der Aktivierung zusammengefalit.

Der Precursor wird unter Inertgas (IN,) auf eine durchschnittliche Reaktor-
temperatur von T = 398°C aufgeheizt, anschlieBend wird auf Reaktionsgas
(Wgy = 1.4V 0l% - - - 1.6V 0l%) umgeschaltet. Der Verlauf von Umsatz und Selektivitat
wéhrend einer typischen Aktivierungsphase und wahrend den danach vorgenommenen
Anderungen der Betriebsbedingungen ist in Abb. 3.15 aufgezeichnet. Die zu den Zeit-
punkten 0 bis 6 erfolgten Anderungen sind nachstehend stichwortartig aufgefiihrt und
kommentiert. Dieser Versuch wurde mit einer Tragerplatte mit 0.5 mm Katalysator-
schichtdicke durchgefihrt.

0: Ausgangszustand: Unter Inertgas (IV,) aufgeheizter Katalysator (T = 398°C').

0-1: Anfahren des Katalysators unter Reaktionsbedingungen bei einer Belastung

von ¢ = 3.6 -2 (mSP = 0.217 -2) und einer Feedkonzentration von
Gkat b 2 m2 s

Y, = 1.4%, y5, = 22%. Wie auch von Uihlein beobachtet steigt wéhrend
der Aktivierung die Selektivitét deutlich starker als der Umsatz an [90].

1-2: Halbierung der Belastung auf ¢ = 1.8 % (rmsPalt = 0.109 -2L). Da Umsatz

Gka Z

und Selektivitdt enttduschend niedrig waren, wurde im Folgenden der Oxidati-
onszustand des Katalysators tiber den Sauerstoffgehalt verdndert.



30 KAPITEL 3. GRUNDLAGEN DER MSA-SYNTHESE

2-3: Absenken der Sauerstoffeingangskonzentration auf y5 = 4% (.fettes* Ge-
misch). Offensichtlich fallt der Umsatz, weil zu wenig freier Gittersauerstoff
vorliegt, gleichzeitig wird die Totaloxidation des gebildeten MSA zuriickge-
drangt und die Selektivitét steigt an.

3-4: Abstellen des Butanzulaufs und Behandlung mit synthetischer Luft fir 40 min.
4-5: Einstellungen wie unter 1-2.
5-6: Erneute Sauerstoffbehandlung mit synthetischer Luft fir 12h.

6: Einstellungen wie unter 1-2. Der Umsatz stabilisiert sich bei 38 %. Die Selekti-
vitédt steigt bis auf 55 %.
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Abbildung 3.15: Formierung der 0.5 mm-Tragerplatte. Verhalten des Katalysators bei
unterschiedlichen Bedingungen wéhrend der Aktivierungsphase. Mittlere Reaktortem-
peratur T = 398°C, y™ = 1.6%. MeBRpunkt = Zapfstelle #6.

Ein &hnliches Verhalten zeigte sich auch wéahrend der Aktivierungsphasen bei den
Schichtdicken von 1mm und 2mm. Aufgrund der hoheren Masse der 2mm-
Beschichtung steigt der Umsatz von anfanglich 40 % nach 42 Stunden auf tber 80 %
an, die Selektivitat steigt dabei von knapp 10 % auf ca. 52 % an, s. Abb. 3.16. Eine zwi-
schenzeitlich vorgenommene ,,Luftbehandlung” iber eine Dauer von 12 Stunden zeig-
te keine nachhaltige Anderung des Reaktionsverhaltens. Der Aktivierungsverlauf der



3.6. ZUSAMMENFASSUNG 31

100

0 Reaktionsgas ]
R R oXC 111 SN
£ -
g 0 T e -
% ﬁ B B O A
< M0 O&& S e EE N
N | i
§ & & Sysa Luft Reaktionsgas
5 0 OXyy [~

O | . | . . | . | .
0 500 1000 1500 2000 2500 3000

tinmin

Abbildung 3.16: Formierung der 2mm- Tréigerplatte Betriebsbedingungen Tp =
398°C , m, = 0.217 5 (& = 0.97 ) Y = 1.6Vol%, yo, = 20Vol%.
Mel3punkt #6.

1 mm-Beschichtung, Abb. 3.17, verhdlt sich ebenfalls wie erwartet, nur werden ent-
sprechend der niedrigeren Katalysatormasse andere stationdre Umsatzwerte erreicht.
Wahrend der Aktivierung wurde die Gasquerschnittsbelastung und damit der dufRe-
re Stoffiibergang konstant belassen. Vergleicht man jedoch die tatsédchliche Dauer der
Aktivierungsvorgénge SO verkUrzt sich diese offensichtlich mit zunehmender Gasbela-

zu 17 Stuncfen festgestellt werden. s. Abb. 3.18. Bemerkenswert ist, da wahrend der
Aktivierung parallel zum Umsatzanstieg die C'O,-Konzentration ansteigt, wahrend die
C'O-Konzentration weitgehend konstant bleibt (Abb. 3.19). Das CO/CO,-Verhéltnis
reduziert sich damit wéhrend der Aktivierung von ca. 1.7 auf 1.33.

3.6 Zusammenfassung

Eine einheitliche Beschreibung des MSA-selektiven Katalysators scheint anhand der
vorhandenen Literatur sehr schwierig. Ursachen hierfur sind die unterschiedlichen
Herstellungsvorschriften der Precursoren und ihre verschiedenen Moglichkeiten der
Aktivierung. Okuhara und Misono stellten Differenzen in der Selektivitat von bis zu
21 % (von 50—"71 %) bei gleichem Umsatz (70 %) fir vier auf verschiedenem Weg her-
gestellte Precursoren fest [69]. Ebenso ist die Angabe der Aktivierungsdauer sehr vage:
sie reicht von wenigen Stunden bis hin zu 2000 Stunden. Zusétzlich verhdlt sich der
Katalysator auch nach der Aktivierung keineswegs stationdr, sondern verandert sein
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Abbildung 3.17: Formlerung der 1 mm-TragerpIatte mit 16 g Katalysator Betriebsbe-
dmgungen Tr = 398°C , 1, = 0.217 (® = 2.236 "lh) yh, = 1.6Vol%,
0, = 20V 0l%. MeRpunkt #6.
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Abbildung 3.18: Vergleich der Aktivierungsdauer bei unterschiedlicher Katalysatorbe-
lastung.
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Abbildung 3.19: Verlauf von CO und CO, bei der Formierung der 1 mm-Tragerplatte
mit 16 ¢ Katalysator. Betriebsbedingungen: T = 398°C' , m, = 0.217 mfgec (@ =
2.236—"2L), yib, = 1.6 Vol%, yo, = 20 Vol%. MeBpunkt #6.
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Verhalten durch Feststoffumlagerungen und Phosphorverlust. Jede ,,stationdre” Kine-
tik stellt somit strenggenommen nur eine Momentaufnahme des Reaktionsverhaltens
dar. Das ist bei der Ableitung einer Kinetik aus den Versuchsergebnissen in Kap. 6 zu
beriicksichtigen. Die eigenen Versuche haben gezeigt, dal? sich die Leistung des Ka-
talysators durch eine Behandlung des Katalysators mit Luftsauerstoff nicht nachhaltig
verbessern 18R3t. In der Literatur wird auf die Gefahr zu stark oxidierender Bedingun-
gen hingewiesen [62], doch selbst nach 12 Stunden Dauer konnte kein irreversibles
Uberoxidieren des Katalysators beobachtet werden, da sich die Selektivitat eher noch
steigerte.



Kapitel 4

Versuchsaufbau

In diesem Kapitel wird der Aufbau der Versuchsanlage fiir die experimentelle Unter-
suchung der MSA-Synthese vorgestellt. Zundchst wird die Funktionsweise der Anla-
ge erklart, anschliel’end werden die beiden Versuchsreaktoren ndher beschrieben. Ein
weiterer Abschnitt ist der Gasanalytik gewidmet. Zum Abschluf® werden die MSR-
Einrichtungen erldutert.

4.1 Gesamtanlage

Die Gesamtanlage, s. Abb.4.1, besteht aus den verschiedenen Einheiten der Eduktdo-
sierung, den Versuchsreaktoren, der Analytik, sowie der MelRwerterfassung und Anla-
gensteuerung. Im Betrieb kann nur jeweils ein Reaktor (Rohrreaktor oder Wandreaktor,
in Abb. 4.1 angedeutet durch die 3-Wege-Absperreinrichtungen als Schnittstelle zur
Gesamtperipherie) betrieben werden. In einer dem Reaktor nachgeschalteten katalyti-
schen Verbrennung werden alle Produkte und Restbutan verbrannt; I6sliche \Verbren-
nungsprodukte, im Idealfall nur CO, und Wasser, werden anschlief}end ausgewaschen
und das Abgas in einen Abzug geleitet. Durch eine SPS der Fa. Siemens wird die
Anlage redundant gesichert. Sie tbernimmt die Kontrolle fur den Fall, dal entweder
der PC zur Steuerung und Uberwachung von Alarmwerten (Temperaturen, Butanein-
gangskonzentration) ausfallt oder der MeRBwert einer der Gassensoren zur Uberwa-
chung der Raumluft auf Butan und C'O einen gesetzten Grenzwert Uberschreitet (Bu-
tan: 50% UEG = 0.9 V0l%, CO: 150 ppm). Die Steuerung und MeRwerterfassung
erfolgt Uber zwei PCs, ausgestattet mit entsprechenden Mel3karten.

Die Gase n—Butan, Stickstoff und Sauerstoff werden aus Gasdruckflaschen?! ent-
nommen und tber Gasdruckminderer und thermische Massenfluf3regler der Fa. MKS
dem Reaktor zugefiihrt. Das Reaktionsgas wird an den einzelnen Zapfstellen tiber ein
Multipositionsventil der Fa. Valco (,,dead-end*) abgezogen und lber beheizte Leitun-
gen (T =~ 180°C') zur GC-Analyse geleitet.

1Reinheiten der Gase: n—Butan 2.5, Sauerstoff 3.5, Stickstoff 5.0

34
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Abbildung 4.1: Aufbau der Gesamtanlage fur die MSA-Synthese wahlweise mit kata-
lytischem Wandreaktor oder katalytischem Festbettreaktor.
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4.2 \ersuchsreaktoren

Fur Kinetische Messungen stehen eine Reihe von Versuchsreaktoren zur Auswahl. Am
bekanntesten sind Differential-, Integral-, Differentialkreislauf- und Pulsreaktor. Ei-
ne Ubersicht und Bewertung wird in [95] gegeben. Von den genannten Laborreakto-
ren wird der Differentialkreislaufreaktor von vielen Forschergruppen als Standardre-
aktor eingesetzt [98, 66]. Der Vorteil liegt vor allem in der einfachen spéteren Ver-
suchsauswertung, da die Materialbilanz rein algebraischer Natur ist. Als nicht zu ver-
nachldssigenden Nachteil sind das Auftreten von Homogenreaktionen aufgrund des
groRen Totvolumens oder vom Wandmaterial unerwiinscht katalysierte Nebenreaktio-
nen zu nennen; so wurde fur das Beispiel der MSA-Synthese auf die Verwendung
von Quarzglas als Reaktormaterial hingewiesen, da Edelstahl offensichtlich den MSA-
Zerfall katalysiert [66]. Buchanan und Sundaresan konnten bei der Verwendung eines
Glas-U-Rohres als Differentialkreislaufreaktor eine Zersetzung von MSA in der \Vor-
heizstrecke feststellen, so daB sie auf eine integrale Auswertung tbergegangen sind
[14]. Ein weiterer Nachteil besteht in dem Einstellen des Riicklaufverhaltnisses %&ﬁ
entgegen der allgemeinen Behauptung, ein Ricklaufverhdltnis von 20 — 30 reiche
aus, kann diese Einstellung zu erheblichen Fehlinterpretationen kinetischer MeRda-
ten fuhren [94, 32, 13], so dal3 erst aufwendige Einstellarbeiten durchgefiihrt werden
mussen.

Im Integralreaktor sind hingegen Untersuchungen unter realistischen Bedingungen
maoglich und das Totvolumen kann relativ gering gehalten werden. Die Auswertung
der Versuche ist jedoch aufwendiger, weil die Materialbilanzen in Form von Differen-
tialgleichungen numerisch integriert werden missen.

Die beiden in dieser Arbeit benutzten Versuchsreaktoren sind als sog. Zapfstellen-
reaktoren ausgefiihrt, wobei der Rohrreaktor finf und der Wandreaktor sieben Zapf-
stellen besitzt. Damit lassen sich axiale Konzentrationsprofile aller Komponenten im
Reaktor aufnehmen. In beiden Reaktoren kdnnen zusétzlich durch verschiebbare Ther-
moelemente axiale Temperaturprofile gemessen werden.

4.2.1 Der katalytische Rohrreaktor

Die ersten experimentellen Untersuchungen der MSA-Synthese wurden in dem in
Anhang A.1 skizzierten Rohrreaktor durchgefuhrt. Das Reaktorrohr aus dem Edel-
stahl 1.4571 besitzt eine Gesamtlange von 1000 mm bei einem Innendurchmesser von
d; = 11 mm. Fur die Beheizung sind funf gleich lange, vernickelte zylindrische Kup-
ferhalbschalen angebracht. Auf ihnen sind Heizschniire der Fa. Horst zu je 550 Watt
aufgewickelt. Zwischen den einzelnen Heizabschnitten sind Zapfstellen zur Entnahme
von Reaktionsgasproben angebracht, die letzte Zapfstelle befindet sich am Auslauf-
stutzen des Reaktors. Die Eduktgase Luft und Butan werden am Reaktorkopf getrennt
dem Reaktor zugefiihrt. Zur Messung des axialen Temperaturprofils befindet sich eine
Thermohilse an der Reaktorinnenwand. Ein kleiner Keramikmonolith am Ende des
Reaktors hélt die Katalysatorschittung in Position.
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Um ein Auskondensieren von Produkten, hauptsachlich MSA, zu verhindern, sind
die Seitenabzéduge fir die Gasanalytik beheizt. Sie sind dazu in einem Aluminium-—
Block untergebracht, der tiber einen Olthermostaten auf ca. 180°C temperiert wird.
Uber ein elektrisch beheiztes Multipositionsventil der Fa. Valco wird eine Zapfstelle
angewdhlt und das Probengas liber eine elektrisch beheizte Leitung zum Gaschroma-
tographen geleitet.

4.2.2 Der katalytische Wandreaktor

Die Konstruktion des katalytischen Wandreaktors (KWR) ist im Anhang A.2 darge-
stellt. Er besteht aus der Reaktorwanne, dem Reaktordeckel, den Heizschalen und den
Einbauten zur Ausbildung des entsprechenden Reaktionsspaltes. Reaktorwanne sowie
Reaktordeckel sind aus Edelstahl 1.4548 gefertigt. Die Heizschalen bestehen aus ver-
nickeltem Kupfer und besitzen jeweils eine Bohrung zur Aufnhame einer 250 Watt
starken Heizpatrone. In den Heizschalen befindet sich ebenfalls eine Bohrung zur Auf-
nahme eines Thermoelements fiir die Temperaturregelung. Reaktorwanne und -deckel
besitzen Uber die Reaktorbreite ca. 5xz4mm breite Ausfrdsungen, wodurch der axiale
WarmefluR eingeschrankt wird; dadurch ist die Aufpréagung eines mehrstufigen axialen
Temperaturprofils moglich.

Der Reaktor ist so ausgelegt, daf® unterschiedliche Spalththen (bis maximal 5 mm)
eingestellt und unterschiedliche Katalysatortragerplatten eingebaut werden kdnnen.
Das Tréagerplattenpaar wird durch speziell geformte AnpreRleisten in der gewiinschten
Spalthohe gehalten. Der Raum zwischen Wannen- und Deckelboden und den Trager-
platten wird durch Abstandsplatten, gefertigt aus Kupfer (vernickelt) ausgefillt, die
Uber Pal3stifte auf die Katalysatortragerplatten fixiert werden. Zur Untersuchung des
Einflusses der Katalysatorschichtdicke bzw. des Katalysatoranteils e¥** wurden Trager-
platten mit unterschiedlicher Nuttiefe (0.5 mm, 1 mm, 2mm) bei gleicher Nutbreite
von 1 mm gefertigt.

In der unteren Trdger— und Abstandsplatte sowie der Reaktorwanne befinden sich
fur die Gasanalyse in axialen Abstdnden jeweils vier Uber die Spaltbreite verteilte
Bohrungen. Dadurch wird gewahrleistet, daR3 bei der spdteren Analyse eine tber die
Spaltbreite gemittelte Konzentration gemessen wird. Besondere Vorkehrungen muf3ten
getroffen werden, dal’ durch evtl. Leckagen zwischen Trager- und Abstandsplatte so-
wie Abstandsplatte und Reaktorwanne keine Verfalschung der Mel3ergebnisse auftritt.
Daher wurden Kkleine Kapillarohrchen (d; = 0.9 mm) mit Hilfe eines Klebers auf Alu-
miniumoxidbasis so in die untere Katalysatortragerplatte eingebaut, dal3 sie durch die
Abstandsplatte hindurch in die Bohrungen der Reaktorwanne reinreichen. Zwischen
Abstandsplatte und Reaktorwanne wurde zur weiteren Abdichtung um die Rohrchen
jeweils eine 50 ym~—Edelstahlfolie als Streifen mit den entsprechenden Bohrungen ge-
legt. Trotzdem konnten gewisse Schwankungen der gemessenen Konzentrationen tiber
der Reaktorldnge nicht ganz ausgeschlossen werden. Sie betrafen insbesondere die
vorletzte Mel3stelle und kdnnen durch Einmischung eines unreagierten Leckstromes
zwischen Reaktordeckel und Trager- bzw. Abstandsplatte erklért werden.
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Eine optimale Vermischung der Reaktionsgase konnte erst durch die Verwendung
eines Injektionsmischers vor Reaktoreintritt erreicht werden; hier wird das Butangas
mit hoher Geschwindigkeit in den langsameren Luftstrom eingemischt. Wéhrend oh-
ne diese zusatzliche MalRnahme aufgrund mangelnder Reaktiosngasvermischung die
Farbe des kalzinierten Katalysators zwischen grau und griin wechselt, zeigt der Ka-
talysator nach der Verbesserung der Eduktdosierung eine eindeutig einheitliche graue
Farbung. Die griine Farbung des Katalysators bedeutet eine hohere Oxidationsstufe des
Katalysators, welche zu einer geringen Selektivitat fihrt, wahrend die graue Féarbung
auf einen Katalysator mit hoher Aktivitat und Selektivitdt hindeutet.

4.3 Analytik

Einen wesentlichen Teil der Versuchsanlage bildet die GC-Analytik zur on-line-
Analyse der Gaszusammensetzung an den jeweiligen Zapfstellen. Fir die Analyse
wurde ein Gaschromatograph Perkin—Elmer vom Typ AUTOSY STEM, ausgestattet mit
FID und WLD, verwendet. Die Verschaltung der drei Sdulen ist in den Abb. 4.3 und
Abb. 4.4 dargestellt. Durch die Verwendung von Kapillarsdulen anstatt der urspriingli-
chen gepackten Saulen auf Seite der WLD-Detektorlinie konnte die Qualitédt der Ana-
Iytik verbessert werden. Sie ist insbesondere gekennzeichnet durch eine stabilere Ba-
sislinie und durch eine saubere Basislinientrennung der Peaks, wodurch eine Auswer-
tung der Chromatogramme erleichtert wird.

Die Verschaltung der Saulen ist in Abb. 4.3 dargestellt. Zum Zeitpunkt ¢ = 0 be-
finden sich alle Ventile in OFF-STELLUNG, wobei die beiden Probenschleifen PS1,
PS2 mit dem zu analysierenden Gas durchspiilt werden. Danach wird das Gasproben-
einlalventil VENTIL 1 in ON-STELLUNG geschaltet und die beiden Probenschleifen
mit Tragergas gespult. Die zu detektierenden Kohlenwasserstoffe werden auf der Ka-
pillarsdule RTx-5 aufgetrennt und am FID detektiert. Zur Bestimmung der Nichtkoh-
lenwasserstoffe wird das Probengas aus der Probenschleife 2 auf der CP—Poraplot Q-
Sdule vorgetrennt in Luft inkl. CO/H,0 und C'O,. Der Gesamtpeak Luft/CO eluiert
zuerst und wird dabei auf das Molekularsieb CP-MS 5 A zur weiteren Auftrennung
geschoben (Abb. 4.3). Danach wird das VENTIL 3 in ON-STELLUNG geschaltet, wo-
nach C'O, und H,O von der CP—Poraplot Q—Sé&ule eluieren (Abb. 4.4). Eine Belegung
des Molekularsiebs mit diesen beiden Komponenten muf3 unbedingt vermieden wer-
den, da sie diese irreversibel belegen und die Trennleistung herabsetzen. Nachdem
H,0 detektiert wurde, wird das VENTIL 2 in ON-STELLUNG geschaltet, wodurch
alle Kohlenwasserstoffe riickgespult werden und tiber VENT den GC verlassen (sog.
Backflush, Abb. 4.4). Danach wird das VENTIL 3 wieder in ON-STELLUNG geschal-
tet, so daB die Komponenten Sauerstoff, Stickstoff und Kohlenmonoxid (in dieser Rei-
henfolge) von dem Molekularsieb eluieren und am WLD detektiert werden konnen.

Die Probennahme findet bei einer niedrigen Temperatur von 7 = 55°C' statt,
da die anschlieBende Trennung von C' O, und Luft auf der CP—Poraplot Q-Séaule bei
hdheren Temperaturen nicht mehr durchfuhrbar ist. Nachdem CO, die PPQ-S&ule
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verlassen hat, wird mit maximaler Temperatursteigung 45°C' /min die Temperatur auf
120°C' angehoben; dadurch wird die Retentionszeit fiir Wasser erheblich verkiirzt und
einem breiten (typischen) Wasserpeak entgegengewirkt. Die anschlieBende Trennung
von Sauerstoff und Stickstoff muB bei einer niedrigeren Temperatur von T = 70°C
stattfinden, die Abkilung erfolgt gegen Umgebungstemperatur. Die abschlieRende
Aufheizung auf 140°C’ dient zum einen der beschleunigten Eluierung von Kohlen-
monoxid als auch der Desorption hoher siedender Verunreinigungen? auf den Séulen.

Aufgrund der stark unterschiedlichen Konzentrationen der einzelnen Komponen-
ten muB, um die Maximalpeakhdhe des Detektorsignals auf 1000 m V" zu beschréanken,
mit unterschiedlichen Verstarkungsfaktoren der beiden Detektoren gearbeitet werden.
So wird fir die anschlieBende Integration des Sauerstoff- und Stickstoffpeaks der
anféngliche Verstarkungsfaktor von ATT2 = -3 auf ATT2 = -1 herabgesetzt und fir
die CO-Detektion wieder auf ATT2 = -3 heraufgesetzt. Die Gesamtanalysenzeit in-
klusive Abkiihlung des GC-Ofens auf T = 55°C' betragt ca. 20 Minuten und ent-
spricht damit dem minimalen zeitlichen Abstand, mit dem zwischen zwei Messungen
bzw. Zapfstellen gemessen werden kann.

Parameter | FID | WLD

He-Vordruck [kPa] | DB5: 60 — 70 | 110
Rtx-5: 100

\olumen der

Probenschleife [ 1] | 50 — 500 500

Temperatur [°C'] | 200 250

Tabelle 4.1: Allgemeine Einstellungsparameter fiir den GC.

Typische Rohdaten-Chromatogramme zeigen Abb. 4.6 fiur das WLD-
Detektorsignal und Abb. 4.7 fiir das FID-Signal. Wie anhand Abb. 4.6 zu erkennen
ist, stellt die Detektion von Kohlenmonoxid den zeitlich limitierenden Faktor dar. Die
Trennung der Kohlenwasserstoffe auf der Restek RTx-5-Sdule, Abb. 4.7, erfolgt in
zeitlich relativ grof3en Abstdnden. Durch den Einsatz einer kiirzeren sog. Widebore—
Séule von J&W DB-52 konnte einerseits die Analysenzeit fiir die Kohlenwasserstoffe
von ca. 5.5 min auf 2min verkirzt und andererseits die Peak—Breite verringert und
damit die Auflosung verbessert werden (verringertes Peak—Tailing). Ein typisches
Chromatogramm dafiir zeigt Abb. 4.8.

2Beispielsweise Polymerisationsprodukte von MSA in den Leitungen etc.
3Quiasi identische stationére Phase wie Restek RTx-5.
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Abbildung 4.2: Der katalytische Wandreaktor im gedffneten Zustand.
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Abbildung 4.3: Ventile in OFF-STELLUNG: Probenentnahme.
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Abbildung 4.4: Ventile in ON-STELLUNG: Spilen der Probenschleifen mit Tragergas.
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Abbildung 4.5: Temperatur— und Schaltprogramm fiir die MSA-Analytik.
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Abbildung 4.6: Beispielhaftes Chromatogramm des WLD-Detektorsignals. Saulen:
Chrompack PPQ, L = 25m, d = 0.53mm, df = 20um; Chrompack MS 5A, L =
25m, d = 0.53mm, df = 20um.
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Abbildung 4.7: Beispielhaftes Chromatogramm des FID-Detektorsignals
(AC=Acrylsdure). Sdule: Restek Rtx-5 L = 25m, d = 0.32mm, df = 0.52 um
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Abbildung 4.8 Beispielhaftes Chromatogramm des FID-Detektorsignals
(AC=Acrylsdure). Saule: J&W DB-5, L = 15m, d = 0.53 mm, df = 1.5 um
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4.3.1 Kalibrierung

Die Kalibrierung des Gaschromatographen erfolgte tber die Methode des externen
Standards. Fur die Gase (n—Butan, Sauerstoff, Stickstoff, Kohlenmonoxid, Kohlendi-
oxid) konnten Priifgase verschiedener Zusammensetzungen verwendet werden. Zur
Kalibrierung des Feststoffes MSA wurden Ldsungen in Aceton verschiedener Kon-
zentrationen angesetzt und Uber einen Kapillarinjektor direkt auf die Sdule aufgege-
ben. Der Injektor befindet sich zwischen dem Anschluf3 1 des 10-Portventils und der
Kapillarsdule RTx-5, wird aber wahrend der Analyse des Reaktionsgases abgeklemmt,
da durch den Injektor eine zu starke Verbreiterung des n—-Butanpeaks auftrat. Neben
dem Hauptprodukt MSA konnten sowohl Essigsdure als auch Acrylsdure in geringen
Mengen detektiert werden, sie wurden jedoch aufgrund zu geringer Mengen gegeniiber
MSA nicht quantifiziert®.

Die Wasserkalibrierung wurde zunéchst auf &hnliche Weise wie die MSA-
Kalibrierung durch Injektion verschiedener Flissigkeitsmengen tber einen Injektor
durchgefuhrt (AnschluB zwischen Port 6 des 10—-Portventils und Port 1 des Ventils
2). Dabei wurden jedoch grolie sytematische Abweichungen (Sollwert um ca. 1/3 zu
klein) bei spéteren reaktionstechnischen Messungen festgestellt. Die genaue Ursache
fur diese Abweichungen konnte nicht gefunden werden. Daher wurde gezielt Wasser-
stoff mit Luft an einem Pt/Pd—-Autoabgaskatalysator verbrannt und der Anlage als
Wasserdampf zugefiihrt. Die Konzentration 1ai3t sich tber den Wasserstoffvolumen-
strom einstellen, die Genauigkeit hdngt von den eingesetzten MassendurchfluBreglern
ab.

Zur Uberpriifung der Analytik wurden die Atombilanzen fiir jeden Punkt iberpriift.
Fir die Kohlenstoffbilanz muf? an jedem Analysenpunkt gelten

4'NBu + NCO + N002 + 4'NMSA == 100%Ng ; (41)

wobei die Mengen an Acryl- und Essigsdure sowie unbekannter Komponenten als
vernachldssigbar gering angesehen werden.
Ebenso muf fiir die Sauerstoff— und Wasserstoff-Atombilanzen gelten:

2'N02 =+ NHQO + NCO + 2‘NC()2 + 3'NMSA = IOO%Ng (42)

4.3.2 Probleme der Analytik

Eine sequentielle Abarbeitung mehrerer Analysen ist mit der vorhandenen Software
TURBOCHROM nicht mdglich, so dal3 eine vollautomatische MelRwerterfassung (au-
tomatische Messung an den einzelnen Zapfstellen und Auswertung) zundchst nicht

4Der Acrylsiure—Peak ist hierbei der groRere von den beiden Nebenprodukten, seine dquivalente
Menge betrug jedoch weniger als 11—0 des MSA-Peaks und wurde in den meisten Féllen vom Integrator
nicht erkannt.
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durchgefiihrt werden konnte. Desweiteren hat sich herausgestellt, da die gemein-
same Installation der Schaltventile und Sdulen in einem einzigen Ofen zu grofRen
meRtechnischen Problemen fiihrt: da das Temperaturprogramm bei 7 = 55°C ge-
startet wird, kommt es bei groReren MSA-Partialdriicken entsprechend 0.4 Vol%> zu
einem teilweise Auskondensieren des Produktes in den Schaltventilen, so dal3 hohe
C-Bilanzdefekte auftreten. Wurde dagegen bei einer htheren Anfangstemperatur von
T = 120°C eine Probe aus dem Reaktor abgezogen und auf MSA detektiert, so
lag die C-Bilanz in einem Bereich von 96% bis 103%. Aus diesem Grund wurde
bei htheren Konzentrationen zunédchst mit einer zweiten Analysenmethode gearbeitet.
Hier wird bei sonst gleichen Einstellungen die Trennung der Kohlenwasserstoffe bei
120°C' durchgefiihrt, eine Trennung der Gase ist bei diesen Temperaturen nicht mehr
maoglich. Die zweite (Gas-)Analyse ist mit ca. 4 min wesentlich kiirzer und bedarf
keiner Temperatur— oder Schaltprogramme. Zu einem spéteren Zeitpunkt wurde ein
zweiter externe Ofen fiir die Schaltventile montiert; diese konnten damit unabhéngig
vom Analysen-Temperaturprogramm temperaturgeregelt bei ca. 180°C' beheizt wer-
den. Somit konnten beide Detektorlinien wiederum parallel betrieben werden.

Bei der Auswertung hat sich gezeigt, dal bei einer genauen Bestimmung von
CyHyy, CO, und CO die SchlieRbedingung (Restkohlenstoff = MSA) fast immer
erfllltist. Dennoch sollte auf die getrennte Bestimmung der MSA—-Konzentration nicht
verzichtet werden, da bei hdufigen Messungen die Trennqualitdt der Vortrennsdule
PPQ trotz Ausheizens mit der Zeit abnimmt, so dall C O, nicht detektiert werden kann.
Erst durch mehrtagiges Ausheizen kann die Trennwirkung wieder nahezu erreicht wer-
den.

4.4 Steuerung der Anlage und MelRRwerterfassung

Die Temperaturregelung der einzelnen Heizsegmente der beiden Reaktoren erfolgt je-
weils tber einen PID-Mehrkanalregler HT60 der Fa. Horst. Die Kommunikation zwi-
schen Regler und Rechner erfolgt tber eine serielle Schnittstelle RS232. Die Steue-
rung der Massenflusse wird durch am ICVT entwickelte Einheiten vorgenommen; tiber
Analogsignale (Spannung 0-5 V) werden die Regler—Sollwerte vorgegeben und die
Regler—Istwerte empfangen. Die Steuereinheiten kdnnen wahlweise im Handsteuer-
betrieb oder rechnergesteuert (AD/DA-Wandler) betrieben werden. Die Messung der
Temperaturen erfolgt tber eine spezielle PC—TemperaturmelRkarte DAS-TC der Fa.
Keithley. Im Dauerbetrieb der Versuchsanlage hat sich jedoch herausgestellt, dal das
Spannungsausgangssignal der MeRkarte nicht stabil ist, sondern z. T. starken Schwan-
kungen unterliegt. Daher wurde zur Messung des axialen Temperaturprofils im Re-
aktor ein Digital-Multimeter DMM2000 mit Temperatur-Scancarte, ebenfalls der Fa.
Keithley, eingesetzt. Die gesamte Steuerung der Versuchsanlage wird tber einen PC
mit Hilfe der MeRsoftware TESTPOINT (Fa. Keithley) vorgenommen. Die Ansteuerung

SDer Partialdruck von MSA nach [1] bei T=55 °C betragt 450 Pa
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des Gaschromatographen sowie die Auswertung der Chromatogramme tibernimmt ein
weiterer PC mittels der Software TURBOCHROM der Fa. Perkin—Elmer. Das Multipo-
sitionsventil kann wahlweise Uiber einen Handschalter oder iiber TURBOCHROM ge-
steuert werden. Fur den (spéteren) vollautomatischen MeRablauf wurde der GC-PC
Uber die SPS angesteuert, so dal} zu definierten Zeiten wéhrend des Versuchsablaufs
gemessen werden konnte.



Kapitel 5

Experimentelle Untersuchungen

5.1 Reaktionstechnische Untersuchungen im Rohrre-
aktor

Die ersten reaktionstechnischen Untersuchungen zur MSA-Synthese wurden in dem
in Kap. 4 beschriebenen Rohrreaktor durchgefiihrt. Als Katalysator bzw. Precursor
wurden geteilte Pellets in das Reaktorrohr eingefiillt. Der dquivalente Durchmesser
betrug ca. 2 mm.

. 11 mm
Der Reaktor wurde wie neben- -

stehend dargestellt auf eine Hohe
von ca. 800 mm mit dem Ka-
talysatorbruchgut beftllt. Dartiber
ist eine inerte Glaskugelschittung
von ca. 200 mm als Aufheiz- und
Vermischungsstrecke geschichtet.
Im Auslauf des Reaktors befin-
det sich ein Keramikmonolith von
ca. 11 mm Hohe, um die Kataly- Katalysator
satorschittung in Position zu hal-

ten. 4 Seitenabziige befinden sich  Keramik-Monolith
direkt am Reaktorrohr, der letzte

Seitenabzug ist am Auslauf ange-  Abb. 5.1: Schematische Darstellung des
bracht. eingesetzten Rohrreaktors.

Glaskugeln

200 mm

el. beheizte
Cu-Schalen Seitenabziige

| =800 mm

Die Pellets wurden am ITC1 der Universitat Niirnberg—Erlangen aus dem Precursorpulver zu
224 mm Zylindern verprefit.

46
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5.1.1 EinfluB von Transportlimitierungen

Um bei der spdteren kinetischen Auswertung das Reaktormodell moglichst einfach
halten zu kdnnen (pseudo—homogenes, eindimensionales Reaktormodell) miissen der
EinfluB eines radialen Stromungsprofils sowie die inneren und &uReren Transportlimi-
tierungen von Warme und Stoff vernachlassigbar sein [63].

Eine Abschétzung der Einflisse kann beispielsweise tber die sog. Damkohler—
Zahlen und den Weisz—Modul ¥ erfolgen [7, 63]. Die Kriterien lauten im einzelnen:

e Filmdiffusion

Eine Betrachtung der Stoffiibergangslimitierung zwischen Fluid und Katalysa-
toroberfldche fiihrt auf die 2. Damkohlerzahl Dall. Eine Hemmung der Reaktion
kann vernachldssigt werden, falls folgendes Kriterium erfiillt ist:

Ters dp 03

Dall =
“ c By m

, (5.1)

wobei ) ¢ die auf das Partikelvolumen bezogene effektive Reaktionsgeschwin-
digkeit bedeutet. Der Parameter m kennzeichnet die Reaktionsordnung, fur die
bei komplexen Reaktionssystemen wie der MSA-Synthese ein Wert zwischen

0.5<m<2 (5.2)
angesetzt werden kann.

e Warmeibergang
Damit Temperaturdifferenzen zwischen Katalysator und Fluid vernachldssigt
werden konnen, mul gelten:

((—=Ahg)| s dp E

af TG R TG

DalIl = <03 (5.3)
e Isothermie des Katalysatorkorns

Die Ausbildung eines Temperaturprofils innerhalb des Katalysatorkorns kann
vernachlassigt werden, wenn gilt:

|(=Ahg)| 7Y, d2 E

DalV =
¢ X5, TS  RTS

<4 (5.4)

e Innere Stofftransporthemmungen

Der EinfluR von Stofftransporthemmungen innerhalb des Katalysatorkorns kann
unberticksichtigt bleiben, falls gilt:

1% 2
b Tepydy 1

) —e T —
4c¢5 Deff " m

(5.5)
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| Kriterium | Transportphanomen | Abschétzung | Kritischer Wert | EinfluR |
Dall Gl. (5.1) Filmdiffusion 2.2-1073 54 nein
Dalll GlI. (5.3) Waérmeiibergang 1.07 0.3 ja
DalV Gl. (5.4) Isothermie 3 4 nein
U’ Gl. (5.5) Stofftransporthemmung 1.9 = moglich

Tabelle 5.1: Zusammenstellung der Kriterien zur Abschatzung von Warme— und Stoff-
transportlimitierungen im vorhandenen Integralrohrreaktor. Die Reaktionsordnung m
beziiglich Butan wurde zu 1 gesetzt.

Gl. (5.5) beschreibt das Verhaltnis von Reaktionsgeschwindigkeit zu Diffusions-
geschwindigkeit und entspricht dem sog. Weisz—Modul (modifizierter Thiele-
Modul) als Ausdruck meRbarer und berechenbarer GroRen.

Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit re"} s ist dabei die auf das Partikelvolumen
bezogene maximal zu erwartende Reaktionsgeschwindigkeit. Ihre Berechnung ist in
[92] ausfihrlich dargestellt.

Eine weitere Vereinfachung des pseudohomogenen Modells kann erfolgen, wenn
zusétzlich axiale und radiale Wérmeleitung und Dispersion im betrachteten System
vernachlassigt werden kdnnen.

Axiale Wéarmeleitung besitzt keinen Einflui3, falls

Lr o 4 (5.6)
dp

gilt. Mit L = 1000 mm und d, = 2mm ist Gl. 5.6 erflllt und axiale Warmeleitung
zu vernachlassigen.
Axiale Dispersion ist zu vernachlassigen, falls Gl. (5.7) erfillt ist [63]:

Lg ki ;T 20m et 20n 1
— > 20 = In— = 1 5.7
d, Pews  Pew ¢ Pew 11— Xpy (5.7)
Hierbei bedeuten
ke‘/f / effektive Geschwindigkeitskonstante pro (Einheits-)Katalysatorvolumen
T Verweilzeit
Pe,,  axiale Peclet-Zahl; Pe,, = 52
n Reaktionsordnung
ct Eingangskonzentration
c Ausgangskonzentration

XBu Butanumsatz
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Fir Reynolds—Zahlen groRer als 2 liegt die Peclet—Zahl nahe bei 2 [63]2. Geht man
von einer Reaktion 1. Ordnung und einem Umsatz von X = 99% aus, dann erhdlt man
als kritischen Wert fiir die axiale Dispersion einen Wert von 70. Demnach ist axiale
Dispersion in dem Versuchsreaktor ebenfalls auszuschlieRRen.

5.1.2 Strémungsprofil

Fur eine moglichst einfache Interpretation der Mel3daten sollten im Integralrohrreaktor
Pfropfenstromung herrschen und Randgéangigkeiten aufgrund der radial ungleichmafi-
gen Hohlraumverteilung vernachl&ssigbar sein. Das Durchmesserverhdltnis %f sollte
dazu groRer als zehn sein. Im vorliegenden Fall erhdlt man

Dr _ 55 <10 1 (5.8)
dp
Aufgrund der starken Exothermie der Reaktion wiirde jedoch ein groReres Durchmes-
serverhéltnis aufgrund des schlechteren Wadrmetransports zu steileren Temperaturgra-
dienten und damit zu héheren Ubertemperaturen fiijhren. Nach Froment ist jedoch ei-
ne Vermeidung von Transportlimitierungen hoher zu bewerten ist als der Effekt der
Randgangigkeit [42].

5.1.3 Temperaturprofile der MSA-Synthese im Rohrreaktor

Trotz des geringen Innendurchmessers von d; = 11 mm zeigt sich im Zapfstellen-
Rohrreaktor das typische Temperaturverhalten einer partiellen Oxidationsreaktion, das
sich durch einen Hot-Spot zu Beginn der katalytischen Phase in Anschluf an die In-
ertschittung auszeichnet. Dieser machte sich in den Versuchen ab einer Reaktorwand-
temperatur von T, = 390 °C' bemerkbar und ist bei 7, = 410 °C' mit einem Tempe-
raturmaximum von 7™ > 440 °C' besonders ausgepragt, s. Abb. 5.2. Die Erhéhung
der Temperatur bewirkt eine Erhohung des Umsatzes, s. Abb. 5.3, und eine Absenkung
der Selektivitdt, Abb. 5.4. Insgesamt wurde bei drei unterschiedlichen Durchsétzen
von m, = 0.263,0.351,0.527 m§§ec gemessen®. Die erreichten Endumsétze und
Selektivitdten am Reaktoraustritt sind in der Abb. 5.5 zusammengefaft. In den Ver-
suchen zeigte sich, daB technisch interessante Umsdtze von 90 % nur bei geringen
Querschnittsbelastungen und hohen Reaktorwandtemperaturen iiber 400 °C' erreich-
bar sind. Die dabei erreichbaren Selektivitdten liegen unter 50 % und damit unterhalb
der fir grof3technische Reaktoren genannten Werte von ca. 60 %. Die maximale Aus-
beute von Y54 = 42 % ergab sich in diesen Versuchen bei einer Querschnittsbela-

2Die kleinste eingestellte Leerohrgeschwindigkeitim Rohrreaktor betragt o = 0.2 72 fur die Diffu-
sionsgeschwindigkeit ergibt sich fir MSA in Luft bei 7' = 400°C' ein Wert von 4.38-10~52 nach VDI
[51]. Die Peclet—Zahl ergibt sich hier zu Pe =~ 9 und liegt somit in der angegebenen GréRenordnung.

Sdie auf das Reaktorvolumen bezogenen Verweilzeiten bei Normbedingungen ergeben sich dement-
sprechend zu 7 =4, 3,2 sec
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Abbildung 5.2: Axiale Temperaturverldufe im Festbettreaktor bei verschiedenen Re-
aktorwandtemperaturen. i, = 0.351 3 (7y = 3sec), y5, = 1.6 Vol%, y5, =
21 Vol%.

stung von 7, = 0.263 mfgec und einer Wandtemperatur von T, = 400 °C' . Mit zu-

nehmender Querschnittsbelastung verschiebt sich das Ausbeutemaximum zu hdheren
Wandtemperaturen. Fiir m, = 0.527 —22 liegt s bei 410 °C'. Die groRte Sensitivitit
beziiglich der Temperatur besitzt der Butan-Umsatz, wahrend die MSA-Selektivitat im
technisch interessanten Bereich keine groRen Anderungen durchléuft. Der eingesetzte
Katalysator besitzt offensichtlich eine ungentigende Aktivitdt und entspricht in seiner
Leistungsfahigkeit nicht dem aktuellen technischen Stand. Da jedoch in dieser Arbeit
nicht die Katalysatoroptimierung und sein Einsatz in technischen Reaktoren untersucht
werden sollte, sondern vielmehr der direkte Vergleich des katalytischen Festbettreak-
tors mit einem neu entwickelten Wandreaktor ist die absolute Reaktorleistung nicht
entscheidend.

Uberraschenderweise ergab sich, daR die Selektivitit iiber der Reaktionslange nur
gering abfallt (Abb. 5.4). Selbst ein ausgepragter Hot-Spot, wie er sich fir eine Wand-
temperatur von T, = 410 °C' einstellt, beeinfluBt den Selektivitétsverlauf kaum. Auch
in der isothermen Auslaufzone, in der noch ein erheblicher Restumsatz stattfindet, ist
der Verlust an Wertprodukt durch die Totaloxidation an MSA nicht von entscheidender
Bedeutung.
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Abbildung 5.3: Typische axiale Umsatzverldufe im katalytischen Festbettreaktor fur
verschiedene Reaktorwandtemperaturen. 7, = 0.351 mfgec (v = 3sec), yp, =
1.6 Vol%, yo, = 21 Vol%.

100.0 ————————
O—OT.=350"C
E—E17,=360 °C
90.0 + >—OT=370°C|
A—AT=380"°C
<4—<]T,=390°C
80.0 | V—VT=400C| ]
+—+T=410"C

700 | m
50.0 - ]

400 L L L
20.0 40.0 60.0 80.0 100.0

Reaktorkoordinate in m

|= A

NI

Selektivitaet S,,g, in mol-%

Abbildung 5.4: Typische axiale Selektivitatsverlaufe im katalytischen Festbettreaktor
fur verschiedene Reaktorwandtemperaturen. 7, = 0.351 mfgec (Tn = 3sec), Y, =
1.6 Vol%, ys, = 21 Vol%.
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5.1.4 Einflul® der Feedkonzentration
5.1.4.1 Einflu® der Sauerstoffkonzentration

Abb. 5.6 zeigt die Abhdngigkeit von Butanumsatz und MSA-Selektivitdt von der Sau-
erstoffkonzentration. Mit zunehmender Sauerstoffkonzentration im Feed nimmt der
Umesatz deutlich zu, die Selektivitdt nimmt dabei geringfiigig ab. Dies kann leicht da-
durch erkl&rt werden, dal} die Konzentration des aktiven, unselektiven Sauerstoffs an-
steigt. Offensichtlich wird hier jedoch eine Sattigungsgrenze erreicht, so dafl oberhalb
von y5, > 20 Vol% die Selektivitét konstant bleibt.
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Abbildung 5.6: Einflu der Sauerstoffkonzentration im Festbettreaktor. \ersuchsbe-
dingungen: Ty = 390°C , v}, = 1.6 Vol%, 75 = 3 s.

5.1.4.2 Einfluld der Butankonzentration

Mit zunehmender Butankonzentration im Feed sinkt der Umsatz ab und erreicht ei-
ne Sattigungsgrenze, die im gemessenen Bereich, s. Abb. 5.7, oberhalb von 33, >
1.5 Vol% liegt. Die Selektivitdt nimmt mit zunehmender Butankonzentration leicht zu
und erreicht einen Sattigungswert, der hier bei ca. 56 % liegt. Hier ist zu vermuten, dai3
bei niedrigen Butankonzentrationen der Katalysatorsauerstoff zur unselektiven MSA-
Oxidation beitrdgt, wahrend bei hdheren Konzentrationen zunehmend mehr gespei-
cherter Sauerstoff zur Butanoxidation bendtigt wird. Ingesamt zeigt sich, dal? fur den
Katalysator die technisch tiblichen Bedingungen von y3, > 1.5V 0l% und Luftsauer-
stoffanteil im Feed weitgehend optimal sind; durch eine Sauerstoffanreicherung kénn-
ten zwar hohere Umsdtze erzielt werden, eine Selektivitétssteigerung ist jedoch nicht
maoglich.
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Abbildung 5.7: Einflul der Butankonzentration im Festbettreaktor. Versuchsbedingun-
gen: Ty = 390°C , yb, = 17Vol%, v = 3 s.

5.2 Experimentelle Ergebnisse im katalytischen Wand-
reaktor

In diesem Abschnitt werden die experimentellen Ergebnisse der MSA-Synthese im
katalytischen Wandreaktor ausfuhrlich dargestellt und diskutiert. Insbesondere wird
auf das Temperaturverhalten eingegangen, um das mdogliche Potenzial einer streng
isothermen Reaktionsfihrung partieller Oxidationsreaktionen aufzuzeigen. Ebenfalls
wird die Moglichkeit temperaturgestufter Reaktionsfiihrung naher untersucht. Wie die
experimentellen Ergebnisse im katalytischen Festbettreaktor gezeigt haben, ist aller-
dings die Temperatursensitivitdt der Folge- und Nebenreaktionen der MSA-Synthese
nicht so stark ausgeprégt, als dal? eine isotherme Reaktionsfiihrung im katalytischen
Wandreaktor zu drastischeren Verbesserungen fiihren sollte.

5.2.1 Einfluf von Transportlimitierungen

In Analogie zu den Uberlegungen beziiglich eines méglichen Einflusses von Transport-
limitierungen im Rohrreaktor gelten die folgenden Abschéatzungen fiir die Betrachtung
des Wandreaktors.

e Filmdiffusion

Um den EinfluB duBerer Stofftransportlimitierung abzuschéatzen, wird die stati-
ondre Massenbilanz an der Diffusionsgrenzschicht zwischen Bulk und Kataly-
satoroberflache betrachtet, s. GI. 5.9.
Bra”
(1 - ‘SG) QS Tgff = % (pgu - p%u) (59)
Der Stoffilbergangskoeffizienten betrégt bei einer Temperatur von T = 420°C,
bei der auch die meisten Messungen im KWR durchgefiihrt worden sind,
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ca. 0.1 2. Die auf das Reaktionsvolumen (Gas- und Katalysatorphase) bezo-
genen Werte firr die spezifische Oberfliche a¥ und den Gasphasenanteil ¢¢,
sowie die Berechnung des Stoffiibergangskoeffizienten sind in Abschnitt 6.4.1
(Tab. 6.7) dargestellt. Die Berechnung der maximalen Partialdruckdifferenz zwi-
schen Bulk und Katalysatoroberfldche ergibt

(PG, — Pru) = 180Pa (5.10)
so daf3 sich unter der Annahme einer Reaktionsordnung von Eins beziiglich Bu-

tan fir den dulleren Katalysatorwirkungsgrad als Verhéltnis der Reaktionsge-
schwindigkeiten mit und ohne Stofflibergangshemmung nach [63] ergibt:

k13p‘?9 p‘%
ext = ———— = — = 90% 5.11
et k130G, D% 61D

In Gl. 5.11 wurde ein experimentell typischer Wert von 1720 Pa (entsprechend
1.6 Vol% bei p = 1080 mbar) angesetzt. Damit kann eine duere Strofftrans-
porthemmung nicht ausgeschlossen werden, da nach [63] ein dul3erer Kataly-
satorwirkungsgrad 7.,; von mindestens 95 % erforderlich ist. Der EinfluR der
Filmdiffusion muf somit in die spateren Betrachtungen und Auswertungen mit
berticksichtigt werden.

e AuRerer Warmeiibergang

Da sich die Thermohiilse direkt in der unteren Tragerplatte des Wandreaktors
befindet, Abb. A.2 und Abb. A.3, kdnnen Katalysator- und MeRtemperatur auf-
grund der guten Warmeleitung als homogen betrachtet werden, so dal3 fir die
Auswertung der reaktionskinetischen Daten die gemessenen Temperaturprofile
zugrunde gelegt werden konnen. DaR die Temperaturdifferenzen zwischen Gas-
und Katalysatorphase nahezu vernachldssigbar sind, konnte durch detaillierte
Simulationsrechnungen bereits in [84] gezeigt werden.

¢ Innere Stofftransporthemmung

Wird zur Abschdtzung von Porendiffusion wiederum das in Abschnitt 5.1.1 ein-
gefiihrte Weisz-Modul angesetzt, so ist in Gl. 5.5 anstelle des Pelletdurchmes-
sers die Schichtdicke als maximale Diffusionswegldnge anzusetzen. Da Pellet-
durchmesser als auch die Schichtdicken in ungeféhr gleicher GréRenordnung
zwischen 0.5 — 2 mm auftreten, ist, gleiche morphologische Eigenschaften von
Beschichtung und Pellets vorausgesetzt, ebenfalls mit Porendiffusion zu rech-
nen. Aus den gleichen geometrischen Uberlegungen heraus kann in der Kataly-
satorschicht im KWR, ebenso wie fir das Pellet des KFBR in Abschnitt 5.1.1
bereits abgeschatzt, mit Isothermie gerechnet werden.
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Abbildung 5.8: Axiale Temperaturprofile im KWR bei unterschiedlichen Wandtempe-
raturen.

5.2.2 Axiale Profilverlaufe im katalytischen Wandreaktor

In den Abb. (5.8, 5.9, 5.10) sind die gemessenen Temperatur-, Umsatz-, und Selekti-
vitatsprofile sowie Konzentrationsverldufe dargestellt. Im Gegensatz zu den Versuchen
im Rohrreaktor féllt hier sofort auf, dal3 sich im Wandreaktor im katalytisch aktiven
Bereich ein nahezu isothermes Profil (I" = T + 3K/ — 1K) bei einem hohen Um-
satz X = 90 % einstellt (s. Abb. 5.9). Ein isothermer Betrieb der MSA-Synthese im
technisch interessanten Bereich ist somit moglich.

Interessant ist auch die Betrachtung der Konzentrationsverldufe: Sofort nach Ein-
tritt des Reaktionsgasgemisches tritt eine starke C'O5-Entwicklung ein, wéhrend ein
Anstieg der Profile fir MSA und CO (u. a. als Folgeprodukt von MSA) mit einem
wesentlich kleinerem Gradienten erfolgt. Nach ca. halber Reaktorldnge hat die C'O»-
Konzentration im Reaktor ihren Endwert erreicht, wéhrend alle tibrigen Konzentratio-
nen weiter ansteigen bzw. fallen. Nach dem postulierten Reaktionsschema Abb. 6.1
kann C'O, nur durch Totaloxidation entstehen. Wieweit eine Zugabe von C'O, im
Zulauf die Reaktion beeinfluBt, wurde in getrennten Experimenten untersucht. Wie
Abb. 5.11 zeigt, ist ein Einflu eines erhohten CO,—Gehaltes auf Umsatz und Selekti-
vitat nicht feststellbar.
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Abbildung 5.9: Axiale Temperatur-, Umsatz-, Selektivitdts- und Ausbeuteprofile im
katalytischen Wandreaktor. Tr = 420 °C, r, = 0.217 X, y* = 1.5 %. Spalthohe
1.5 mm, Katalysatordicke si,; = 1 mm.
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Axiale Konzentrationsverlaufe im KWR
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Abbildung 5.10: Axiale Konzentrationsprofile im katalytischen Wandreaktor fiir T =
420 °C, 1, = 0.217 24, y* = 1.5%. Spalththe 1.5 mm, Katalysatordicke sjq; =
1mm.

Einfluss der CO,—Konzentration

100.0
$
E
S 800 .
£
E 60.0 | .
s
3
3 40.0 R
) O—OX (Yo, 70 V0I%)

% = Syyen (Voo =0 V0I%)
5 200 0—OX (yc02=5.3 Vol%) 1
E 15—\ S5 Voo, 2.3 V0I%)

0.0 : ‘ : ‘ :

0.0 200.0 400.0 600.0

Reaktorkoordinate in mm

Abbildung 5.11: Einflul der COs,—Konzentration auf das Reaktionsverhalten bei 0
oder y&o, = 2.3Vol% im Zulauf. T = 420 °C, 1, = 0.217 2Lyt = 1.6%.
Spalthohe 1.5 mm, Katalysatordicke s.; = 2 mm.
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Abbildung 5.12: Axiale Umsatzprofile im KWR bei unterschiedlichen mittleren Reak-
tortemperaturen Tk bei einer Spaltquerschnittsbelastung von m, = 0.2175’2&5 und
Feedkonzentration von 3™ = 1.6%. Spalthohe 1.5 mm, Katalysatordicke s, =
1mm.

5.2.3 Einflul der Temperatur

Der EinfluR der Reaktionstemperatur auf das Umsatz— und Selektivitatsverhalten
ist in den Abb. 5.12 und Abb. 5.13 dargestellt. Als Reaktionstemperatur wird hier
die aus dem gemessenen axialen Temperaturprofil gemittelte Reaktortemperatur be-
zeichnet. Die Umsatzprofile steigen in dem hier dargestellten Bereich von T =
395°C ---430°C stetig an. Der Endumsatz betrégt bei einer mittleren Reaktortem-
peratur von T = 395°C ca. 71% und steigt bei Tr = 430°C auf knapp 96% an.
Auch die axialen Selektivitatsprofile steigen alle in Strdomungsrichtung an, wobei die
Selektivitdt zu Beginn der Reaktion am geringsten ist. Dies ist insofern ungewdhnlich,
da mit zunehmender Reaktorldnge durch Einsetzen der Folgereaktion von MSA eher
mit einem abfallenden Selektivitatsprofil zu rechnen war. Ein @hnlicher Effekt der an-
steigenden Selektivitdt mit zunehmenden Umsatz konnte von WeilRmeier und Honicke
in einem Mikroreaktor beobachtet werden [97]. Anhand einer Folgeraktion, der Hy-
drierung von Cyclodecatrien zu Cyclodecen, konnten sie in einem strukturierten mehr-
kanaligen Mikroreaktor gegeniiber einem Festbettreaktor unter vergleichbaren Bedin-
gungen ein Ansteigen der Selektivitat des instabilen Zwischenproduktes Cyclodecen
feststellen. Als Begriindung geben sie ein beziiglich der Folgereaktion verringertes
Totvolumen des Mikroreaktors an, so dal3 sich der dul3ere Stoffiibergang und die damit
verbundenen Diffusionswege (Desorption des Zielproduktes) nicht mehr negativ auf
die Produktselektivitdt auswirken. Die Frage des Reaktionsmechanismus spielt dabei
jedoch weiterhin eine entscheidende Rolle. Wie man anhand von Abb. 5.10 erkennen
kann, ist sofort nach Eintritt des Reaktionsgases in den Reaktor ein starker Anstieg
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Einfluss der Reaktionstemperatur
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Abbildung 5.13: Axiale Selektivitatsprofile im KWR bei unterschiedlichen mittleren
Reaktortemperaturen Tx bei einer Spaltquerschnittsbelastung von m, = 0.217%
und Feedkonzentration von y* = 1.6%. Spalthohe 1.5 mm, Katalysatordicke s;,; =
1mm.

der C'Oy—Konzentration zu verzeichnen, wahrend die MSA-Konzentration nur méagig
ansteigt; die Selektivitat ist dementsprechend gering.

Insgesamt féllt die Selektivitdt erwartungsgemald mit steigender Reaktionstempe-
ratur ab, s. Abb. 5.13. Allerdings ist zwischen 395 °C' und 410 °C' noch kein nennens-
werter Selektivitatsverlust zu verzeichnen. Erst ab 410 °C' tritt eine spiirbare Selekti-
vitdtsabnahme ein. Aber auch bei hohen Temperaturen steigt die Selektivitét tiber der
Reaktorldnge an. Die Totaloxidation von Butan spielt offensichtlich eine wesentlich
groRere Rolle als die Folgereaktion von MSA.

Einen Versuch bei einer sehr hohen Temperatur von 460 °C' und einer Quer-
schnittsbelastung von 7, = 0.417 H’“g—s zeigt Abb. 5.14. Auch hier steigt die Selek-
tivitdt an den Zapfstellen #3 bis #7 tendenziell an. Butan wird dabei zu 100 % im
Reaktor umgesetzt. Es zeigt sich, daf der katalytische Wandreaktor auch unter diesen
extremen Bedingungen isotherm zu halten ist, obwohl bei einer Selektivtét von ca 40%
die Warmeentwicklung aufgrund der Totaloxidation sehr grof3 ist.

Die Abhédngigkeit von Umsatz, Selektivitdt und Ausbeute ist zusammenfassend in
Abb. 5.15 fir die 1 mm sowie 2 mm Katalysatorschichtdicke dargestellt. Die Selek-
tivitat ist hier als mittlere Selektivitdt, gemessen an den Zapfstellen #3 bis #7, aufge-
tragen. Die maximale Ausbeute von Y = 56 mol% erhélt man an der 2 mm dicken
Katalysatorschicht bei einer mittleren Reaktortemperatur um T = 400 °C .
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Abbildung 5.14: Temperatur- und Umsatzverhalten im katalytischen Wandreaktor bei
Tr = 460°C , einer Spaltquerschnittsbelastung von 7, = 0.434% und Feedkon-
zentration von y = 1.43%, Katalysatorschichtdicke si.; = 1 mm.
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0.217 E’“;’—s; Feedkonzentration: y 5, = 0.57% in synthetischer Luft. Mittlere Reaktor-
temperatur: 440 °C .

Abbildung 5.16: Zum Einflu} der Folgereaktionen. Spaltquerschnittsbelastung: m, =

5.2.3.1 Folgereaktion von MSA

Um den EinfluB der Folgereaktion von MSA zu den Totaloxidationsprodukten zu un-
tersuchen, mifiten Oxidationsversuche von MSA im Reaktor durchgefuhrt werden.
Eine direkte Verdampfung und Feedzufiihrung von MSA ist apparativ sehr aufwendig,
so daR in dieser Arbeit darauf verzichtet wurde. Um dennoch ein Gefiihl fir die Stabi-
litdt von MSA in einer oxidativen Umgebung bei hohen Temperaturen zu bekommen,
wurden Versuche mit geringer Butankonzentration (y%, < 1V0l%) und hoher Tem-
peratur durchgefiihrt, so dal? das Butan nach ca. halber Reaktorlédnge abreagiert ist und
als einzige zu oxidierende Komponenten lediglich noch C'O und MSA der Oxidation
ausgesetzt waren.

In Abb. 5.16 ist zu erkennen, dal? mit Einsetzen der Reaktion wiederum eine star-
ke CO,—-Entwicklung eintritt. Die MSA-Konzentration steigt solange im Reaktor an,
wie noch Butan vorhanden ist; ab diesem Punkt nimmt die MSA—Konzentration, wenn
auch nur geringfiigig, ab. Die CO,—Konzentration bleibt dabei konstant, wahrend die
CO-Konzentration noch weiter ansteigt. Offensichtlich wird ein Teil des gebildeten
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Abbildung 5.17: Zum EinfluR der Temperatur auf die Folgereaktion. Spaltquerschnitts-
belastung: m, = 0.217 E’“gﬁs; Feedkonzentration: y3, = 0.57% in Luft.

MSA wieder oxidiert, jedoch nicht zu C'O,, sondern zu CO sowie dem Koppelpro-
dukt Wasser. Deutlicher wird das Einsetzen der Folgereaktion bei Betrachtung der
Ausbeute— und Selektivitatsverlaufprofile, Abb. 5.17 bei unterschiedlichen Reakti-
onstemperaturen. Wiahrend bei 420 °C' die Selektivitat ab der 3. Zapfstelle nahezu
konstant bleibt, geht die Selektivitat bei einer hdheren Temperatur von 440 °C ab
dem Bereich des Vollumsatzes leicht zuriick. Der Riickgang der Selektivitét ist jedoch
nicht besonders ausgepragt, so dal? die MSA-Verbrennung offensichtlich nur eine un-
tergeordnete Rolle spielt und dann auch nur bei sehr viel htheren Temperaturen. Ein
spontanes Abreagieren von MSA ist damit nicht zu beobachten.

5.2.4 EinfluR der Butankonzentration

Der Einflull der Butankonzentration auf das Umsatz- und Selektivitatsverhalten ist in
den Ortsprofilen in Abb. 5.18 dargestellt. Eine zusammenfassende Darstellung fur un-
terschiedliche Katalysatorschichtdicken findet sich in den Abb. 5.19 und Abb. 5.20.
Auffallend ist zunéchst, dalR der Umsatz mit steigender Konzentration deutlich abfallt.
Die Selektivitat nimmt zwar etwas zu, jedoch nicht im gleichen Mal3e, so dal? die Aus-
beute abféllt. Die gleichen experimentellen Beobachtungen konnten auch von Uih-
lein gemacht werden [90]. Fur kleinere Butan-Feedkonzentrationen y3;, < 2.5 Vol%
kann ein nahezu linearer Abfall des Umsatzes festgestellt werden. Erst bei hoheren
Konzentrationen nimmt der Umsatzriickgang tberproportional zu. Uihlein stellte in
seinen Versuchen fiir Konzentrationen y3,, > 3 V0l% eine leichte Sattigung des Um-
satzriickgangs fest [90]. In dieser wie auch in der Arbeit von Uihlein ergibt sich in
etwa ein Umstzriickgang von 10 % pro Erhdhung der Zulaufkonzentration um einen
Prozentpunkt an Butan. Eine moglich Ursache kdnnte im Reoxidationsverhalten des
Katalysators liegen: je hoher die Butankonzentration, desto stérker sind die reduzie-
renden Bedingungen, denen der Katalysator ausgesetzt ist. Der zur Oxidation nétige
Gittersauerstoff kann nicht schnell genug nachgeliefert werden (langsame Reoxidati-
on), so dal} weniger Butan umgesetzt wird. Gleichzeitig erhoht sich dabei die Selekti-
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Abbildung 5.18: Umsatz- undSelektivitétsprofile im KWR in Abhangigkeit der Butan-
Feedkonzentration. Betriebsbedingungen: 7, = 0.217 2L, Ty = 420°C , s =
2mm

vitét, weil insgesamt weniger Sauerstoff an den oberen Schichten des Katalysators zur
Verfligung steht. Ein niedrigerer Oxidationszustand beginstigt dabei vermutlich die
MSA-Bildung. Die zu langsame Reoxidation, ein Nachteil beispielsweise im Riser—
Regeneratorverfahren [90] wirkt sich hier positiv auf das Selektivitats- aber nachteilig
auf das Umsatzverhalten aus.

Um groRere Ausbeuten zu erzielen, sollte der Reaktor demnach bei niedriger
Butanfeedkonzentration (v}, =~ 2.0V0l%) betrieben werden. Hierdurch wird je-
doch gleichzeitig die Raumzeitausbeute* erniedrigt, so daB eine Reaktionsfiihrung mit
Butan—-Zwischeneinspeisung als sinnvolle Alternative erscheint. Entsprechende Ergeb-
nisse werden in Abschnitt 5.2.8 diskutiert.

IRZA = kgmsa
~ kgxat h’
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Abbildung 5.19: Abhéngigkeit des Reaktionsverhaltens im KWR von der Butanzu-
laufkonzentration bei einer Katalysatorschichtdicke von 1 mm. Betriebsbedingungen:
mh, = 0.217 2L Tp = 420°C
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Abbildung 5.20: Abhéngigkeit des Reaktionsverhaltens im KWR von der Butanzu-
laufkonzentration bei einer Katalysatorschichtdicke von 2 mm. Betriebsbedingungen:
mh, = 0.217 2 Tp = 420°C
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Abbildung 5.21: EinfluR der Sauerstoff-Feedkonzentration auf das Umsatz- und Se-
lektivitatsverhalten im katalytischen Wandreakstor.

5.2.5 EinfluR der Sauerstoffkonzentration

Der Einflul der Sauerstoffkonzentration auf Umsatz und Selektivitat ist in der
Abb. 5.22 in den einzelnen Profilen sowie zusammenfassend in Abb. 5.21 dargestellt.
Grundsatzlich ist im Wandreaktor tendenziell das gleiche Verhalten wie im Festbett-
reaktor, s. Abschnitt 5.1.4, festzustellen. Im KWR wurde die Reaktionstemperatur mit
T = 420°C so hoch eingestellt, da Vollumsatz iiber nahezu den gesamten Bereich
der Sauerstofffeedkonzentration gemessen werden konnte. Dennoch zeigte sich, daR
trotz hoher Sauerstoffkonzentration der Selektivitatsabfall insgesamt nur sehr gering
ist und im gesamten Bereich nur wenig Prozentpunkte ausmacht. Zum gleichen Er-
gebnis gelangte auch Uihlein [90]. Die Folgereaktion wird demnach auch bei hohen
Sauerstoffkonzentrationen nur maRig beginstigt.

Der Umsatz steigt dagegen stark mit der Sauerstoffkonzentration an, wobei bei
Feedkonzentrationen uber y/, = 20 % eine gewisse Séttigung eintritt, was sich in
den ortlichen Umsatzprofilen sehr gut widerspiegelt. Eine Sauerstoffanreicherung des
Feeds erscheint daher nicht sinnvoll.
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5.2.6 Einflul der Querschnittsbelastung

Der Einflul der Verweilzeit auf das Reaktionsverhalten im KWR ist in Abb. 5.23 fir
die 1 mm-Beschichtung und Abb. 5.25 (links) fur die 2 mm-Beschichtung abzulesen.
Mit zunehmender Querschnittsbelastung nimmt bei gleicher Verweilzeit® der Umsatz
leicht zu. Diese Beobachtung 1aRt auf eine dul3ere Stofftransporthemmung der Reak-
tion schlieRen, so daR diese bei der kinetischen Auswertung der Ergebnisse entspre-
chend beriicksichtigt werden muB. Die Selektivitdt dagegen streut axial um tber 25 %
(Abb. 5.25, rechts), so daB hier im Gegensatz zum Umsatz kein eindeutiger Trend
in Abhéngigkeit der Verweilzeit bei einer konstanten Massenstrombelastung ermit-
telt werden kann. Erst die gemittelten axialen Werte der ortlichen Selektivitdten in
Abhéngigkeit der Massenstrombelastungen zeigen, daR die Selektivitdt mit abnehmen-
der Verweilzeit (zunehmender Querschnittsbelastung) konstant bleibt (Abb. 5.24) bzw.
leicht ansteigt (Abb. 5.26). Diese Beobachtung konnte bereits im Festbettreaktor ge-
macht werden und stimmt ebenfalls in seiner schwachen Tendenz mit Literaturwerten
gut tiberein. Auch I4Rt sich insgesamt, wie bei fast allen Anderungen von Betriebspa-
rametern, ein groRerer Effekt der Verweilzeit auf den Umsatz als auf die Selektivitét
beobachten.

100 ‘ T ‘ T ‘ T
|
|
|
|

80 [ -mmmmmm e T .

O —
Om,=0.217 kg/m’s
0'm,=0.326 kg/m’s
<&m,=0.434 kg/m’s
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20
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Abbildung 5.23: EinfluR der Spaltquerschnittsbelastung auf das Reaktionsverhalten.
Betriebshedingungen: v, = 1.6 Vol%, Tr = 420°C', Sga = 1 mm

Wahrend der Versuche mit der 1 mm—Katalysatotragerplatte konnte eine Akti-
vitdtsdnderung des Katalysators nach ca. 500 Stunden beobachtet werden. Sie duRerte
sich in einen zunehmenden Umsatz bei gleichzeitiger Abnahme der Selektivitdt. Eine
maogliche Ursache dafiir kann nach [15] ein zunehmender Mangel an Phopshor sein.

Sbezogen auf Normbedingungen
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Einfluss der Spaltquerschnittsbelastung
T,=420 C,y ;,=1.5Vol%, s,,=Imm
100

|
|
| oX

1 0,
XowSusar Y wsa in mol%

Spaltquerschnittsbelastung m, in kg m’s "

Abbildung 5.24: EinfluR der Spaltquerschnittsbelastung auf das Reaktionsverhalten bei

einer Katalysatorschichtdicke von sy, = 1 mm.
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Abbildung 5.25: EinfluB der Spaltquerschnittsbelastung auf Umsatz und Selektivitat
bei einer Katalysatorschichtdicke von s;,; = 2mm. Versuchsbedingungen: T =

420°C , y§, = 1.6 Vol%, yo, = 20 Vol%.
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Abbildung 5.26: EinfluB der Spaltquerschnittsbelastung auf Umsatz und Selektivitat
bei einer Katalysatorschichtdicke von s,; = 2mm. Versuchsbedingungen: T =
420°C , y§, = 1.6 Vol%, yo, = 20 Vol%.

Diesem Phosphorverlust wird in der industriellen Praxis durch Beimischung von or-
ganischen phopshorhaltigen Komponenten (z. Bsp. Trimethyl- oder Triethylphosphit)
im Zulauf begegnet.

5.2.7 Einflul der Katalysatorschichtdicke

Mit Hilfe von Katalysatortragerplatten unterschiedlicher Nutttiefe (0.5, 1.0, 2.0 mm)
1Rt sich die Hohe der Katalysatorschicht im Reaktor variieren. Hier zeigt sich, daf mit
abnehmender Katalysatorschichtdicke der Umsatz stark zuriickgeht wahrend die Se-
lektivitat nahezu konstant bleibt, Abb. 5.27. Mit Hilfe der in Abschnitt 3.4 beschriebe-
nen Beschichtungstechnik war es nicht moglich, in den Nuten der Trégerplatte gleiche
Katalysatordichten (s. a. Tabelle 6.8) einzustellen, so dafl3 eine Verdopplung der Nut-
tiefe nicht automatisch einer Verdopplung der Katalysatormasse entspricht. Daher ist
es zweckmalig, die MeRwerte auf die spezifische Katalysatorbelastung ¢ zu beziehen.
So ergibt sich auch fur den Umsatz ein klarer Trend, s. Abb. 5.28: mit zunehmender
Katalysatorbelastung nimmt der Umsatz stark ab. Der Umsatz ist somit direkt pro-
portional zur eingesetzten Katalysatormasse, wobei die Selektivitdt davon unabhdngig
ist. Somit konnen im Wandreaktor innere Diffusionslimitierungen bei der Auswertung
vernachldssigt werden. Die Aktivitdt hangt dabei lediglich von der Katalysatormasse
ab. Dadurch wird auch eine Auswertung kinetischer Daten erheblich erleichtert.

Dieser Versuch bestatigt somit, daB eine ausreichende Katalysatormasse zur Oxi-
dation zur Verfligung gestellt werden muf; das Speicherreservoir beziglich des Gitter-
sauerstoffs muf ausreichend groR sein, da seine ,,Entleerung* (Reduktion) offensicht-
lich schneller erfolgt als die ,,Wiederauffiillung* (Reoxidation).



72 KAPITEL 5. EXPERIMENTELLE UNTERSUCHUNGEN

= 1000

= . ] O Umsatz
.UE) 80.0 — O Selektivitaet
= i 1 < Ausbeute
j§ 60.0 —

% -

< 40.0 —

w I

X 5 o

% 0.0 | I I I I

A I I I I

E OO ! | . | . | . | .

) 0.0 0.5 1.0 15 2.0 25

Katalysatorschichtdicke s, in mm

kat

Abbildung 5.27: Abhéngigkeit des Umsatzes und der Selektivitat von der Katalysator-
schichtdicke bei konstanter Spaltquerschnittsbel astung und mittlerer Reaktortempera-
tur Tr = 420 °C .
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Abbildung 5.28: Abhéngigkeit des Umsatzes und der Selektivitat von der Katalysator-
belastung ¢. Feed-Volumenstrom V+ = 600 L, it = 1.6 Vol%, Tr = 420 °C .
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5.2.8 Reaktionsgasnachspeisung

Anhand der Versuche in Abschnitt 5.2.4 konnte eine starke Abnahme des Umsatzes
und eine schwache Abnahme der Ausbeute mit zunehmender Butankonzentration im
Feed festgestellt werden. Ebenso stoRt eine Erhdhung der Butankonzentration im Zu-
lauf des Festbettreaktors tiber der UEG von 1.8 Vol% in Luft auf sicherheitstechni-
sche Bedenken. Dennoch ist es wiinschenswert, die Katalysatorausnutzung und damit
die Raumzeitausbeute des Reaktors zu erhdhen. Eine Erhohung der Raumzeitausbeute
durch Konzentrationserhohung kann daher nur Gber eine Butannachdosierung erfol-
gen.

Das im Wandreaktor erreichte Ergebnis zeigt Abb. 5.29. Trotz einer erzielbaren
hoheren Selektivitat durch den Betrieb mit Zwischeneinspeisung gegeniiber dem Stan-
dardbetrieb ist der erreichbare Endumsatz zu gering, so dal’ die Ausbeute insgesamt
zu niedrig ausfallt. Als Ursache hierfiir konnten Probleme mit der Einspeisung und
Gleichverteilung an der Einspeisungsstelle (Abb. A.3) ausfindig gemacht werden: an
der Einspeisungsstelle ungeféhr in Reaktormitte kam es zu einer extremen Butan-
Konzentrationsiiberhthung, die, wie aus Abschnitt 5.2.4 bekannt, zu einer Hemmung
der Reaktion und damit zu einem Umsatzeinbruch fiihrte. Die Einmischung im Reak-
tor konnte auch durch Einbauten (Spacer) nicht verbessert werden. Eine Verbesserung
des Ausbeuteverhaltens konnte im Wandreaktor durch die Zwischeneinspeisung somit
nicht erzielt werden.

Vergleich der Ablaufwerte
mit/ohne Zwischeneinspeisung

100.0

80.0

60.0

%

40.0

20.0
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Standard—Fahrweise Butanzwischen—
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Abbildung 5.29: Vergleich des Ausbeuteverhaltens mit und ohne Butan-
Zwischeneinspeisung. Versuchsbedingungen: m, = 0.217 nf;’s, Tr = 420°C ,

Skat = 2 mm. Zulaufkonzentrationen: yz, = 4 Vol% (links), y; g, = y3 g, = 2 Vol%
(rechts: 1=Feed, 2=Zwischeneinspeisung), Sauerstoffkonzentration y¢,, = 20 Vol%
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5.2.9 Nichtisotherme Fahrweise im katalytischen Wandreaktor
5.29.1 Aufpragung eines Hot-Spots

Die Konstruktion des katalytischen Wandreaktors mit seinen sechs unabhangig von-
einander regelbaren Heizkreisen erlaubt die Aufprdgung unterschiedlicher Tempera-
turprofile. Dadurch konnte untersucht werden, wie sich ein ,,Hot-Spot* im vorderen
Bereich des Reaktors auf das Umsatz- und Selektivitatsverhalten gegeniiber einer iso-
thermen Fahrweise auswirkt. In Abb. 5.30 sind fiir drei verschiedene aufgepréagte Heiz-
temperaturprofile gemaR Tab. 5.2 die sich einstellenden Umsatz- und Selektivitatspro-
file im Reaktor dargestellt. Mit groRerer Maximaltemperatur steigt erwartungsgemar

‘ Nr. ‘ Tr ‘THQ ‘ T3 ‘ Ty ‘ Tys ‘ Ty ‘
1 | 420 | 420 | 420 | 410 | 410 | 410
2 | 420 | 440 | 410 | 410 | 410 | 410
3 | 420 | 460 | 410 | 410 | 410 | 410

Tabelle 5.2: Sollwerte der einzelnen Heizabschnitte des KWR zur Aufprdgung eines
Hot-Spots in °C' fiir drei Versuchsldufe.

der Umsatzgradient im Bereich des Hot—Spots. Interessanterweise unterscheiden sich
die Endumsétze jedoch nur unwesentlich. Die Selektivitat fallt zwar im Bereich des
Hot—Spots mit steigender Maximaltemperatur, jedoch wird dieser Abfall tiber der Re-
aktorlange wieder ausgeglichen, so dal? sich fur alle drei Falle etwa gleiche Ausbeuten
ergeben. Es ist also festzuhalten, dal3 —entgegen der urspriinglichen Annahmen- ein
ausgepragter Hot—Spot im untersuchten Parameterbereich die Ausbeute nicht merkbar
verschlechtert.

5.2.9.2 Gestufte Temperaturprofile

Die bisherigen Untersuchungen zeigten, daf bei der isothermen MSA-Synthese nicht
nur der Umsatz in Stromungsrichtung ansteigt, sondern auch die Selektivitat ge-
ringfligig zunimmt. Das fiihrte zu der Uberlegung, Umsatz und Selektivitit durch
ein aufgeprégtes, in Stromungsrichtung ansteigendes Temperaturprofil zu verbessern.
Abb. 5.31 zeigt das Ergebnis entsprechender Versuche, beginnend mit einem isother-
men Temperaturprofil von 400 °C . Beim ansteigendem Temperaturprofil wird die
Temperatur ab der zweiten Heizzone von T = 400°C linear auf T = 416°C
angehoben. Dadurch wird der Endumsatz von X = 77% auf X = 85% gesteigert,
die Selektivitat fallt dagegen im Mittel lediglich von Sy;s4 = 59% auf Syrsa = 56%
ab, was einer Ausbeutesteigerung um fast 5% entspricht. Das gleiche Ergebnis erhalt
man, wenn das Temperaturprofil in zwei Temperaturniveaus gestuft aufgepréagt wird
(Temperaturprofil 2 in Abb. 5.31); hier wird ab der zweiten Heizzone die Temperatur
von Tr = 400°C auf T = 416°C quasi sprunghaft angehoben. Hierdurch wird
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Abbildung 5.30: Auswirkung eines auf den Reaktor aufgepragten Hot-Spot auf das
Reaktionsverhalten. Versuchsbedingungen: r, = 0.217 % Vg, = 1.8 V0l%. Ka-
talysatortrager: 2 mm (mgqe; = 37 g).



76 KAPITEL 5. EXPERIMENTELLE UNTERSUCHUNGEN

zwar der Umsatz weiter gesteigert ( X = 88%), jedoch wird durch die ldngere Strecke
des hohen Temperaturniveaus ein Selektivitatsverlust von 3% auf 53% eingebuft, die
Ausbeute bleibt jedoch gegeniiber dem ansteigenden Temperaturprofil konstant. Hebt
man das zweite Temperaturniveau weiter auf 435°C' an, so stellt sich schliesslich ein
Endumsatz von 100% ein, die Selektivitat fallt jedoch im Mittel auf Sy;94 = 46%
ab und entspricht damit der mittleren Ausbeute bei isothermer Fahrweise. Ein gestuf-
tes Temperaturprofil, bei dem im vorderen Bereich des Feedzulaufs eine niedrigere
Temperatur eingestellt wird und ein anschliessendes Anheben des Temperaturniveaus
bietet also gegenuiber der rein isothermen Fahrweise zusétzliche Vorteile der Ausbeu-
testeigerung. Dabei scheint die Form des Temperaturprofils, also gestuft oder anstei-
gend, wenig Einflu3 auf die Ausbeute zu haben, sofern man die gleiche Endtemperatur
erreicht, da sich Umsatzsteigerung und Selektivitatsverlust in etwa die Waage halten.

In Abb. 5.32 sind die CO- und CO5-Konzentrationsverldaufe fur den isothermen
sowie die beiden gestuften als auch das ansteigende Temperaturprofil aus Abb. 5.32
dargestellt. Generell ist der CO,-Anstieg steiler als der von C'O, was auf die schnell
ablaufende Totaloxidation zurlickzufiihren ist. Wie auch schon an den Beispielen
von Abb. 5.10 und Abb. 5.16 erldutert wurde, ist nach dem schnellen CO,-Anstieg
ab einer Position von z = 200mm eine Sattigungskonzentration zu verzeichnen.
Die C'O-Konzentration dagegen steigt nahezu stetig an, auch wenn mit einem star-
ken sprunghaften Anstieg der Temperatur (Temperaturprofil 3 in Abb. 5.31) die CO-
Konzentration als Produkt der Totaloxidation und Folgereaktion stérker ansteigt als in
den anderen gezeigten Fallen. Offensichtlich wird mit zunehmender Verweilzeit die
Totaloxidation weiter zuriickgedréngt, so dal3 daraus ein Ansteigen der Selektivitat
uber der Reaktorldnge resultiert. Die Ursache fur dieses Verhalten konnte jedoch nicht
geklart werden.

Diese experimentell ermittelten Ergebnisse stimmen mit den Simulationsergebnis-
sen von Wellauer insofern tiberein, da auch dort gezeigt werden konnte, dal3 sich durch
ein zweistufiges Kihltemperatuprofil die Ausbeute gegeniiber einem einstufigen iso-
thermen Kiihltemperatuprofil steigern 183t [96].
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5.3 Zusammenfassung und erste Schluf3folgerungen

Experimentelle Untersuchungen zum Verhalten der MSA-Synthese wurden in einem
Labor-Festbettreaktor und in einem neu entwickelten katalytisch beschichteten Wand-
reaktor durchgefiihrt. Dabei wurde in beiden Féllen der gleich Katalysator-Precursor
eingesetzt. Allerdings erwies sich der Schittungskatalysator aufgrund der anderen
Pelletier- und Formierungsbedingungen als deutlich weniger aktiv als der Katalysator
im Wandreaktor. Daher beziehen sich die folgenden Aussagen auf die Wandreaktor-
ergebnisse, zumal hierbei sowohl Katalysatortemperatur wie Katalysatorschichtdicke
eindeutig vorgegeben werden konnten.

Die MSA-Synthese zeigte insofern ein fir partielle Oxidationsreaktionen utberra-
schendes Verhalten, als Umsatz und Selektivitat tiber der Rektorldnge zunehmen. Da-
bei kommt es offensichtlich nur am Katalysatoreintritt zu einer verstarkten Totaloxida-
tion, was sich in einer starken Anfangssteigung der C'O,—Bildung ausdriickt. Demge-
genuber erweist sich einmal gebildetes MSA als recht oxidationsstabil und wird auch
bei hoheren Temperaturen nur langsam in CO und H,O umgewandelt (Abb. 5.17).

Insgesamt zeigte sich die MSA-Synthese gegeniiber Anderungen der Betriebsbe-
dingungen als relativ unempfindlich. Optimale Ausbeuten wurden unter isothermen
Bedingungen bei Temperaturen von 410 — 420 °C' erreicht. Zulaufkonzentrationen fiir
Butan zwischen 1.5 und 2.5 Vol% sowie fir Sauerstoff zwischen 15 und 30 Vol% hat-
ten nur einen geringen Einflul auf die Ausbeute, wobei eine Erhéhung der Butankon-
zentration den Umsatz reduziert und die Selektivitédt erhoht und Sauerstoff tendenziell
umgekehrt wirkt. Bemerkenswert war, dall im Wandreaktor die untere Ziindgrenze
beziiglich Butan von yg, =~ 1.8V 0l% ohne erkennbare Auswirkungen {berschritten
werden konnte. Eine ebenfalls untersuchte Nachdosierung von Butan tiber eine Zwi-
scheneinspeisung in Reaktormitte fihrte zu einer geringfligigen Ausbeuteverschlech-
terung. Ursache war vermutlich eine nicht vollstdndige Vermischung des zudosierten
Butans mit dem Hauptstrom.

Fur den erreichbaren Umsatz erwies sich nicht die Gasverweilzeit sondern die Ka-
talyatorbelastung k;::’ts als entscheidend. Das bedeutet, dal? bis zu Wandschichtdicken
von 2 mm keine Porendiffusionshemmung zu beobachten war.

Durch gezielte Temperaturprofileinstellung konnte gezeigt werden, dal} —im
Gegensatz zur urspriinglichen Annahme und zu zahlreichen anderen partiellen
Oxidationsreaktionen— die Ausbildung eines Temperaturmaximums (Hot—Spots) im
vorderen Bereich des Reaktors keinen deutlichen EinfluR auf Umsatz und Ausbeu-
te hatte, solange die Maximaltemperatur auf Werte unter 440 °C" beschrénkt blieb.
Dagegen ergab ein in Stromungsrichtung ansteigendes Temperaturprofil mit Maximal-
temperaturen unter 440 °C' eine erkennbare Ausbeutesteigerung.




Kapitel 6
Kinetik der MSA-Synthese

Ziel dieses Kapitels ist die Beschreibung und Herleitung eines kinetischen Modells,
das die reaktionstechnischen Versuche aus Kapitel 5 am besten widerspiegelt. Dazu
werden verschiedene Literaturkinetikmodelle untersucht und miteinander verglichen.
Ebenso werden die zur Anpassung der kinetischen Parameter verwendeten mathemati-
schen Methoden vorgestellt. Abschliel3end findet eine Beurteilung der Ergebnisse statt.

6.1 Reaktionssystem der MSA-Synthese

Die partielle Oxidation von Butan zu MSA verlduft vereinfacht wie die Ethylenoxid-
synthese und die PSA-Synthese nach einem Dreiecksmechanismus, s. Abb. 6.1. In
der Synthesereaktion 1 wird aus Butan und Luftsauerstoff das gewtinschte Zielpro-
dukt MSA gebildet. Sie konkuriert mit der Totaloxidation 3, in der Butan zu den Oxi-
dationsprodukten C'O,, CO und Wasser reagiert. Das gebildete MSA reagiert in der
Folgereaktion 2 ebenfalls zu den Oxidationsprodukten.

CyHio C4H>03

®
0» ® %D H»0

CO + CO2 + H>0

Abbildung 6.1: Vereinfachter Dreiecksmechanismus der MSA-Synthese. 1=Synthese-
reaktion, 2=Folgereaktion, 3=Totaloxidation(Parallelreaktion).

Fur eine vollstandige Berechnung eines Reaktionssystems ist neben der Reak-
tionskinetik auch die Stochiometrie von Bedeutung. Sie hdngt vom Verhéltnis des
gebildeten CO und CO, ab und wird mit den Koeffizienten p und n beschrieben.

79
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SYNTHESEREAKTION:
c:4r|10+go2 —Ly C4H.0; + 4H,0 (6.1)

FOLGEREAKTION:
CiHy054+p0, 25 (6—2p)CO+(2p—2)CO, + H,O  (6.2)

PARALLELREAKTION:
CiHio + 10, —5 (13—2n)CO+ (2n—9)CO, + 5H,0  (6.3)

Sharma und Cresswell geben fiir die Koeffizienten Werte von p = 1 und n = 5.5
an und bertcksichtigen dabei die experimentelle Beobachtung, dal? das Verhaltnis
CO/CO, stets Werte grofer als 1 annimmt [86]. Martin fand in seinen reaktionstech-
nischen Experimenten das Verhéltnis der Molenbriiche zu ca. 3/1, so daB in obigen
Reaktionsgleichungen die Werte p = 1.5 und n = 5 einzusetzen sind [62]. Uihlein gibt
fur seine Versuche ein festes CO/CO,-Verhidltnis von 1.2 an. Die eigenen Messungen
zeigten, daf sich das CO/COy-Verhdltnis Uber der Reaktorldnge von niedrigen Wer-
ten um 0.3 am Zulauf bis auf 1.3 am Ablauf dndert. Dabei sollte die Parallelreaktion
mit n = 6 fir die starke C'O,—-Bildung am Katalysatoranfang und die Folgereaktion
mit p = 1 fur die weitgehende CO-Bildung bei Butanvollumsatz verantwortlich sein.
Die Reaktionsenthalpien fiir die Teilreaktionen lauten:

SYNTHESEREAKTION:  Ah%, = 1206% (6.4)
FOLGEREAKTION:  Ah%, = 265.6:2L (6.5)
PARALLELREAKTION: Ah% 5 = 2092.4;2L (6.6)

6.1.1 Struktur des Optimierungsprogrammes

Eine direkte Bestimmung kinetischer Parameter mit Hilfe integraler Mel3daten ist in
dem vorliegenden Fall nicht méglich. Vielmehr miissen die isothermen Materialbilan-
zen Gl. 6.21, 6.22 simuliert und die Kinetikparameter dabei iterativ angepalt werden,
bis sich Ubereinstimmung zwischen gemessenen und simulierten Konzentrationspro-
filen ergibt.

Das entsprechende Optimierungsprogramm wurde als Master-Client-Struktur auf-
gebaut und ist Abb. 6.2 dargestellt. Das Masterprogramm (Optimimerungsroutine) ruft
dabei das Reaktormodell auf und Gbergibt dabei Werte fiir die zu optimierenden Para-
meter. AnschlieBend erfolgt ein Vergleich zwischen Modell und Experiment und der
Bestimmung der Abweichungen (Residuen). Dieser Aufruf geschieht solange, bis fiir
das Residuum ein Gutekriterium erreicht wird. Die zu minimierende Zielfunktion der
Parameteroptimierung entspricht also den Abweichungen zwischen Modell und Expe-
riment. Im Fall fur des Boxcomplex-Verfahrens wird sie aus der Dreifachsumme der
quadratischen Abweichungen zwischen berechneter und gemessener Konzentration al-



6.1. REAKTIONSSYSTEM DER MSA-SYNTHESE 81

Steuer- Startwerte, Grenzen, Abbruchkriterium
file
Boxcomplex-,
Master: Optimierung Levenberg-Marquardt-
Verfahren

Optimierungs- l

I
|
|
|
|
I

parameter: E, K,.. ; . I

Experiment Residuen: |

‘ Zielfunktion |

|

variable Betriebsparameter:: Modellberechnung :

p.T, .. | Client: Modell |

| |
I ] ) I
Modell- Steuer
parameter file

Bewertungs-

methoden
Abbildung 6.2: Struktur des Master-Client-Programms zur Anpassung der Kinetischen
Parameter.

ler Komponenten aus allen Experimenten an jeder Zapfstelle gebildet:

Nmess Nkomp Nzapf

F= 3 X X @ —wgk)? . (6.7)
k=1 j=1 2=1
Das alternativ benutzte Levenberg-Marquardt-Verfahren erfordert statt eines skalaren
Residuums einen Vektor zur Parameterschatzung. Entfallt beispielsweise die Summie-
rung Uber alle Komponenten in GI. (6.7), so enthélt der Residuenvektor die quadrati-
schen Abweichungen jeder Komponente 5 an jeder Zapfstelle fiir jede MeRreihe:

Nmess Nzapf

fi= X X it -l (6.8)
k=1 z=1

Dabei ist darauf zu achten, dal} die Anzahl der zu optimierenden Parameter n kleiner
oder gleich ist als die Anzahl der Funktionen j:

n<j (6.9)

6.1.2 Numerische Losungsmethode

Das in Abschn. 6.4.1 vorgestellte Modell zur Berechnung des Reaktionsverhaltens im
katalytischen Laborwandreaktor muf3 mit Hilfe einer geeigneten und effizienten Me-
thode numerisch simuliert werden. Dabei werden die gewohnlichen Differentialglei-
chungen als Anfangswertproblem im Ort mit Hilfe des expliziten Integrators DIFEX
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gelost. Die nichtlinearen Modellgleichungen des Feststoffs werden bei der Integration
unterlagert mit Hilfe des nichtlinearen Gleichungslosers NLEQ1 berechnet. Wéahrend
der Integration wird aus dem gemessenen Temperaturprofil der entsprechende Tempe-
raturwert zur Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeiten interpoliert.

Auf eine Darstellung und Angabe statistischer Parameter wie \Vertrauensbereiche
und Korrelationskoeffizienten wird verzichtet, da eine zu starke Kopplung der Parame-
ter untereinander festgestellt wurde, wie sie u. a. auch fur andere komplexe Reaktions-
netzwerke berichtet werden [77]. Daher wird eine Beurteilung der Giite der Ldsung
mit Hilfe von Paritdtsdiagrammen vorgenommen, in denen gemessene und simulierte
Werte gegeneinander aufgetragen werden.

6.2 Kinetikmodelle

Gemessen an der Anzahl der Verdffentlichungen zur MSA-Synthese ist die Anzahl
derer, die sich um die Ableitung eines kinetischen Modells in Form mathematischer
Gleichungen bemiihen gering. In diesem Abschnitt sollen die wichtigsten unterschied-
lichen Modelle besprochen und mit den eigenen Messungen verglichen werden. Auf
die Ableitung zusatzlicher Modelle wird bewuf3t verzichtet, da zum einen die zur
Verfligung stehenden Modelle hinreichend komplex sind und das Systemverhalten aus-
reichend beschreiben und zum anderen eine detaillierte mechanistische Beschreibung
der MSA-Kinetik an V PO-Katalysatoren trotz Einsatz aufwendiger MeRtechnik bis
heute nicht mdéglich scheint. Ziel dieses Kapitels soll es daher sein, die MeRwerte hin-
reichend genau und vor allem trendméRig genau genug beschreiben zu kdnnen, um das
Systemverhalten unterschiedlicher Reaktorkonzepte spéter miteinander vergleichen zu
konnen. Die Herleitung der einzelnen Modelle wird im Anhang B detailliert bespro-
chen.

In den folgenden Abschnitten werden die einzelnen Kinetik-Modelle vorgestellt
und ihre Unterschiede herausgearbeitet. Dies geschieht anhand von Vergleichen der
einzelnen Modelle mit Messreihen, in denen jeweils nur die Feedkonzentration von
Butan oder Sauerstoff variiert wurde. Sowohl im Festbettreaktor (Abb. 5.6, 5.7) wie im
katalytischen Wandreaktor (Abb. 5.19, 5.20, 5.21) zeigte sich tbereinstimmend, daf3
der Umsatz mit steigender Sauerstoffzulaufkonzentration zu- und mit steigender Bu-
tanzulaufkonzentration abnahm. Die MSA-Selektivitat zeigte den umgekehrten Trend.
Daraus folgt, daB ein sinnvolles Kinetikmodell beziiglich Sauerstoff fur alle Teilschrit-
te eine (schwach) positive Reaktionsordnung besitzen muR. Beziiglich Butan ist ent-
weder eine negative Reaktionsordnung oder alternativ dazu eine Hemmung durch die
Reaktionsprodukte MSA und/oder Wasser gefordert. Ein CO,—Einflull scheidet nach
Abb. 5.11 aus. Die damit ermittelten Kinetikparameter weichen jedoch von denen ab,
die spater mit der Gesamtheit der Messungen ermittelt wurden.
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6.2.1 Redox-Modell (Mars- van Krevelenmechanismus)

Da es sich bei der Oxidation von Butan zu MSA um eine Oxidation und gleichzeiti-
ge Reduktion des Katalysators handelt, liegt die Annahme eines Redoxmechanismus
sehr nahe. Dieser oft auch als Mars van Krevelen Mechanismus bezeichnete Kinetik—
Ansatz geht dabei urspriinglich von folgenden Annahmen aus [61]:

1. aromatischer Kohlenwasserstoff + oxidierter Katalysator — Oxidationsprodukte
+ reduzierter Katalysator

2. reduzierter Katalysator + Sauerstoff — oxidierter Katalysator

3. im stationdren Fall gilt: Reduktionsgeschwindigkeit (Synthese) = Oxidationsge-
schwindigkeit (Regenerierung)

Fur die Herleitung eines reaktionskinetischen Ansatzes nach dem Mars van Krevelen
Mechanismus geht Uhlein von folgenden Annahmen aus [90]:

e Butan und MSA reagieren mit dem oxidierten Katalysator [V PO]°*

e Die geschwindigkeitsbestimmenden Teilschritte seien die Aktivierung von Bu-
tan und MSA; danach konnen weitere Sauerstoffatome aus dem Gitter des Kata-
lysators bereitgestellt werden.

e Die Ordnung der Reoxidation des reduzierten Katalysators [V PO]" beziiglich
Sauerstoff betrage % bzw. es kann nur ein Sauerstoffatom pro aktiven Zentrum
abgegeben oder aufgenommen werden.

e Die Reoxidation wird durch adsorbiertes Wasser gehemmt

In Reaktionsgleichungen formuliert ergibt sich folgendes Kinetik—Modell:

kl PBu kox \/pOZ
rn = (610)
ko /PO, + [(k1 + k3) PBu + k2 Prrsal - (1 + Ko Prso)
k2 Prmsa kow \/p02
To = (611)
ko /PO, + [(k1 + k3) PBu + k2 Prrsal - (1 + Ko Prso)
k u kow 2
ry = 3PB v/Po (6.12)

oz /POy + [(k1 + k3) PBu + k2 Prmsal - (1 + Kuyo Prso)
Die Temperaturabangigkeit der Stol3faktoren &; und &, wird dabei durch einen Arrhe-
niusansatz der Form
ki = k) exp[-E;/(RT)] fiur i=1,3 (6.13)
kow = Koy exp[—Eo/(RT)] (6.14)
beriicksichtigt. Die Adsorptionskontsante Kg,o wird im betrachteten Bereich als

konstant vorausgesetzt. Ein weiteres Redoxmodell wird von Buchanan und Sunda-
resan vorgestellt und entspricht in seinem Ansatz dem urspriinglichen Mars— und van
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Krevelen—-Mechanismus [14]. Dieses soll jedoch an dieser Stelle nicht weiter behan-
delt werden, da dadurch keine neueren Informationen zu erwarten sind. Zieht man das
detaillierte Modell nach GI. 6.10 bis Gl. 6.12 zu einem Vergleich mit dem Experiment
heran, so erhdlt man das Ergebnis nach Abb. 6.3. Dieses Modell kann sowohl den
Umsatz- als auch den Selektivitdtsverlauf als Funktion der Butanzulaufkonzentration
qualitativ und quantitativ sehr gut wiedergeben. Der Umsatz wird jedoch um ca. 5%
zu niedrig vorausberechnet. Dazu sei angemerkt, dal3 die Anpassung der Ergebnisse
an die Konzentrations- und nicht die indirekten GroRRen wie Umsatz und Selektivitat
erfolgte.

Der Riickgang der Reaktionsgeschwindigkeit mit steigender Butanzulaufkonzen-
tration wird dabei Uber die Nennerterme der Produkthemmung durch MSA und Wasser
beschrieben.

Parameteranpassung: Vergleich Redox—Modell/Messung
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Abbildung 6.3: Vergleich von Simulation und Messung bei Variation der Feed-Butan-
konzentration mit dem Redox-Kinetik-Modell nach Uihlein (Symbole=Experiment,
Linien=Simulation). Die Selektivitdt und der Umsatz entsprechen den Werten im Re-
aktorablauf.

6.2.2 Eley-Rideal-Modell

Die von Uihlein durchgefuihrten Messungen konnten am besten durch einen kineti-
schen Ansatz vom Typ Eley-Rideal wiedergegeben werden:

k1pBu+/Po.
r = 1PBuy/ PO, (6.15)
1 + KH2OpH20 + KBupBu
k 4
ry = 2PMSA~/PO, (6.16)

1+ KHzOszO + KBupBu
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Parameteranpassung: Vergleich Redox—Modell/Messung
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Abbildung 6.4: Vergleich von Simulation und Messung bei Variation der Feed-
Sauerstoffkonzentration mit dem Redox-Kinetik-Modell nach Uihlein (Symbo-
le=Experiment, Linien=Simulation).

ry = k3pBquO2 (6 17)
1 + KmopH,0 + KpuPBu

Im Gegensatz zu anderen Autoren [86, 17, 20] konnte Uihlein keine Hemmung der Re-
aktion durch entstehendes MSA beobachten und schlief3t sie explizit aus. Dagegen hat
die Wasserdampfkonzentration einen hemmenden Einfluf? auf die Reaktion. Dies deckt
sich mit neueren Arbeiten, die eine starke jedoch reversible Adsorption von Wasser an
V PO bestétigen [100].

Aufgrund der Annahme, dal? die Butanaktivierung und die damit verbundene Ad-
sorption von Butan den geschwindigkeitsbestimmenden Teilschritt darstellt, tritt ein
entsprechender Term im Nenner der Reaktionsgleichungen auf. Die Reaktionsordnung
% der Sauerstoffkonzentration der Synthese- als auch Totaloxidation entsteht durch die
Annahme chemisorbierten Sauerstoffs, der an der Oberflache des Katalysators disso-
ziiert. Fur die Folgereaktion mufte Uihlein die Reaktionsordnung auf 0.25 reduzieren,
was allerdings in eigenen Anpassungsrechnungen mit dem gleichen Modell nicht er-
forderlich war. Die Vergleiche zwischen Simulation und Experiment beziiglich der Va-
riation der Butan- und Sauerstoffkonzentration zeigen die Abb. 6.5 und Abb. 6.6. Dabei
wurde mit den von Uihlein angegebenen Parametern gerechnet [90]. Insgesamt zeigt
sich eine tendenziell richtige Abhdngigkeit der Simulationsrechnung im Vergleich mit
den Experimenten, insbesondere kann die gemessene Selektivitdt durch dieses Mo-
dell sehr gut wiedergegeben werden. Der Umsatz wird jedoch um ca. 10% zu niedrig
berechnet. Eigene Parameteranpassungen, bei denen die Konzentrationsverlaufe und
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Vergleich Uihlein—-Modell/Messung
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Abbildung 6.5: Vergleich von Simulation und Messung bei Variation der Feed-
Sauerstoffkonzentration mit dem Kinetik-Modell nach Uihlein (Symbole=Experiment,
Linien=Simulation).
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Abbildung 6.6: Vergleich von Simulation und Messung bei Variation der Feed-Butan-
konzentration mit dem Kinetik-Modell nach Uihlein (Symbole=Experiment, Lini-
en=Simulation). Die Selektivitdt und der Umsatz entsprechen den Werten im Reak-
torablauf.
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nicht die daraus abgeleiteten GroRen wie Umsatz und Selektivitat angepaRt wurden?,
fihrten zu keiner Verbesserung der Anpassungsgute. Es zeigte sich insbesondere eine
starke Korrelation der Parameter, so daR es schwierig war, einen eindeutigen Parame-
tersatz zu finden.

6.2.3 Langmuir-Hinshelwood-Modell

Ein weiteres publiziertes Modell wird von Sharma und Cresswell vorgeschlagen [86].
Aufgrund kinetischer Daten aus Wirbelschichtversuchen mit einem Katalysator glei-
cher Zusammensetzung, schliefl3en sie eine Sauerstoffabhdngigkeit der Reaktionen bis
zu einem Umsatz von 70 % und einem Sauerstoff—-Feedgehalt > 15 % aus. Weiter-
hin wird nur ein Adsorptionsterm fiir MSA beriicksichtigt. Eine genaue mechanisti-
sche Betrachtung erfolgt nicht, die Reaktionsraten sind eher eine Zusammensetzung
aus Produktansatzen, gekoppelt mit entsprechenden Hemmtermen. Interessant ist je-
doch die Tatsache, daB ihr vorgeschlagenes Modell beziiglich der Zersetzungsreakti-
on einen LH-Mechanismus beinhaltet, wéhrend die Synthesereaktion formal einem
Eley—Rideal-Typ entspricht und die Totaloxidation einem gewdhnlichen Potenzansatz
gehorcht. Im einzelnen lauten die Gleichungen nach Sharma:

ky p%l
. u 6.18
! 1+ Kpsapmsa (6.18)
kaprmsa
Tg = 6.19
? (1+ Kmsapusa)? (6.19)
rs = ksph, (6.20)

Fur die Exponenten wird ein Wert von a; = a3 = 0.54 angegeben [86]. Es bleibt
jedoch kritisch anzumerken, daf in ihren eigenen Versuchen in einem Pilotreaktor die
Umsitze bis zu 90 % betrugen; dies widerspricht jedoch ihren Annahmen. Desweite-
ren ist die Reaktionsordnung von 0.54 fur Butan mechanistisch nicht begriindbar; die
meisten Autoren gehen von einer Reaktionsordnung von 1 aus.

Unter Verwendung der reaktionskinetischen Ansdtze nach den GI.(6.18) bis
G1.(6.20) ergibt sich ein Vergleich von Simulation und Experiment nach Abb. 6.7 und
Abb. 6.8. Wahrend der Umsatzverlauf in Abhdngigkeit der Butaneingangskonzentra-
tion qualitativ und quantitativ richtig wiedergegeben wird, zeigt der simulierte Selek-
tivitatsverlauf mit steigender Butaneingangskonzentration in eine tendenziell falsche
Richtung. Erwartungsgemal’ kann das Modell von Sharma auch nicht die Sauerstof-
fabhangigkeit von Umsatz und Selektivitédt wiedergeben, da der Sauerstoffpartialdruck
nicht in das Modell eingeht.

1Die Parameteranpassung erfolgte in dieser Arbeit direkt iiber die Anpassung der simulierten Kon-
zentrationsverldufe an die gemessenen und nicht an die daraus abgeleiteten Grofien wie Umsatz und Se-
lektivitat. Dadurch machen sich Fehler in den Messungen in der hier gewéhlten Darstellung auch stérker
bemerkbar, da Umsatz und Selektivitdt aus Verhéltnissen moglicherweise fehlerbehafteter Groien ge-
bildet werden.
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Parameteranpassung: Vergleich Sharma—Modell/Messung
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Abbildung 6.7: Vergleich von Simulation und Messung bei Variation der Feed-Butan-
konzentration mit dem Kinetik-Modell nach Sharma (Symbole=Experiment, Lini-
en=Simulation). Die Selektivitdt und der Umsatz entsprechen den Werten im Reak-
torablauf.
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Abbildung 6.8: \ergleich von Simulation und Messung bei Variation der
Feed-Sauerstoffkonzentration mit dem Kinetik-Modell nach Sharma (Symbo-
le=Experiment, Linien=Simulation). Die Selektivitdt und der Umsatz entsprechen den
Werten im Reaktorablauf.
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6.3 Kinetische Untersuchungen im KFBR

Der in Kapitel 4 beschriebene Zapfstellen-Rohrreaktor ist ein Laborreaktor fir inte-
grale Kinetikmessungen. In Abb. 6.9 sind in Form von Paritdtsdiagrammen die ge-

0" 1024 %4

e¢ 0.35
0.5Vol% <yp, < 2.0Vol%
10Vol%  <wyo, < 35Vol%
0.26 % <md< 05242

m? sec m? sec

pges = 1 bar

Tabelle 6.1: Parameter der Schiittung aus [73] und eingestellte Versuchsbedingungen
im katalytischen Festbettreaktor.

messenen und berechneten Umsatz- sowie Selektivitatswerte dargestellt, wobei das
von Uihlein postulierte Eley-Rideal Modell zugrunde gelegt wurde. In ersten Optimie-
rungsrechnungen wurden alle 8 Parameter freigegeben, jedoch wurden aufgrund der
starken Kopplung der Parameter untereinander stets von Uihlein stark abweichende
Werte fiir die Adsorptionskonstanten ermittelt. Daraufhin wurden als Anpassparameter
lediglich die Stol3faktoren k; zugelassen, die tbrigen Werte fir die Aktivierungsener-
gien und Adsorptionskonstanten wurden ibernommen, s. Tab. 6.2. Vergleicht man
die experimentellen und simulierten Werte nach Abb. 6.9, so kann eine befriedigen-
de Ubereinstimmung festgestellt werden. Insbesondere kdnnen die Butanumsétze mit
diesem Modell sehr gut berechnet werden. Bei den Selektivitdten treten bei Werten
Uber Syrsa > 70% groRere Diskrepanzen zwischen Messung und Simulation auf,
so daB die berechneten Werte um bis zu 20% zu niedrig berechnet werden. Da diese
hohen Selektivitaten bei geringen Temperaturen und damit auch Umsétzen auftreten,
kann diese Abweichung als Melfehler bei sehr kleinen Konzentrationen interpretiert
werden. Die Genauigkeit der Vorausberechnung beztiglich der MSA-Selektivitét kann
jedoch als zufriedenstellend bezeichnet werden, vor allem im technisch interessanten
Bereich um die 60 %-Marke. Die Streuungen liegen innerhalb der 20 %-Grenzen.

Die in dieser Arbeit ermittelten Stol3faktoren (Tab. 6.3) liegen im Vergleich zu
Uihlein um den Faktor zwei bis drei niedriger. Dieses Ergebnis deckt sich mit der

Parameter Synthesereaktion Folgereaktion Nebenreaktion

Km0 Pia 0.58-102+0.8-107* | 0.58-1072 +0.8-107* | 0.58 1072 + 0.8 - 10~*

Pa

Kpu | = 0.68-1034+0.6-10*|0.68-1024+0.6-10"* | 0.68-10 3+ 0.6-10"*

E;/R[K] 13712 4+ 517 11667 + 2309 15877 £ 1672

Tabelle 6.2: Kinetikparameter der MSA-Synthese nach Uihlein [90]
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Abbildung 6.9: Paritatsdiagramme fiir den Butan-Umsatz und die MSA-Selektivitat,
ermittelt im katalytischen Festbettreaktor. Kinetikmodell: Eley-Rideal Modell nach

Uihlein.

Stossfaktor

mol

kQrqat sSecPa®

Uihlein diese Arbeit

{{:OO
k3
ks

4.01 1.28
0.65 0.26
30.8 15.1

Tabelle 6.3: Vergleich der Kinetikkonstanten ermittelt von Uihlein und in dieser Arbeit.
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Parameter Synthesereaktion | Folgereaktion | Nebenreaktion
E;/R [K] 11198 + 686 18634 £ 4210 | 11198 + 686
a; [—] 0.54 1.0 0.54
Karsaglatm™ 310 + 125 310 + 125 -

Tabelle 6.4: Kinetikparameter der MSA-Synthese nach Sharma [86].

Beobachtung, daR der im Rohrreaktor eingesetzte Katalysator eine deutlich niedrige-
re Aktivitdt besal’ als der im Wandreaktor benutzte. Wieweit dieser Umstand durch
Porendiffusionshemmung hervorgerufen sein kann wird in Kap. 7 untersucht.

Einen weiteren Vergleich zwischen Experiment und Modell zeigen die Paritdts-
diagramme der Abb. 6.10: hier wurde das von Sharma publizierte Modell verwendet.
Auch mit diesem Modell kdnnen dhnlich gute Resultate erzielt werden. Beziiglich der
Selektivitat sind die Abweichungen zwischen experimentellen und gemessenen Wer-
ten sogar etwas niedriger als bei der Verwendung des Uihlein-Modells. Stellt man hier
jedoch die ermittelten Werte mit denen von Sharma gegentiber, Tab. 6.5, so missen
alle Werte gegeniber den Originaldaten angehoben werden. Dieses Ergebnis ist inso-
fern Uberraschend, da Sharma in seinen eigenen Anpassungsrechnungen Porendiffu-
sion mit berlicksichtigte. Als Konsequenz hétten die hier ermittelten Ergebnisse eher
niedriger sein mussen, falls Transportlimitierung im Katalysatorkorn aufgetreten ist.
Schwarz konnte in ihrer Studienarbeit zeigen, dal3 sie mit Stol3faktoren, die in etwa
den hier ermittelten entsprechen, bessere Ergebnisse im Vergleich mit den veroffent-
lichten Mel3daten von Sharma erzielen konnte [84].
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Abbildung 6.10: Paritdtsdiagramme fir den Butan-Umsatz und die MSA-Selektivitét,
ermittelt im katalytischen Festbettreaktor. Kinetikmodell: Langmuir-Hinshelwood
Modell nach Sharma.

Das detaillierte Redox-Modell kann insgesamt die Mel3daten am wenigsten gut
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Stossfaktor | —kme .|  Sharma  Schwarz  diese Arbeit
ks 096-10° 21-10° 1.74-10°
kS%7s 0.29-10° 0.65-10% 0.95-10°°
ks 0.15-107% 0.3-105  0.49-10

Tabelle 6.5: Vergleich der Kinetikkonstanten ermittelt von Sharma [86], Schwarz [84]
und in dieser Arbeit.

widerspiegeln, (Abb. 6.11), da sich bei der Berechnung von hohen Selektivitdten bei
niedrigen Umsétzen eine systematische Abweichung ergibt. Bei hohen Umsétzen und
Selektivitdten um 60 % kann aber auch dieses Modell mit den in Tab. 6.6 dargestell-
ten Parameterwerten verwendet werden. Die Adsorptionskonstante fiir Wasser wurde
wie beim Eley-Rideal-Modell gleich belassen. Insgesamt zeigt sich, dal? die einzel-
nen Reaktionsschritte ungefahr gleich stark aktiviert sind. Uihlein selbst macht fiir
das detaillierte Modell keine Angaben zu den Parameterwerten, sondern nimmt eine
Modelldiskriminierung tiber einen Vergleich der Zielfunktionswerte vor, die in seinem
Fall fiir das Eley-Rideal-Modell sprachen.
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Abbildung 6.11: Paritatsdiagramme fur den Butan-Umsatz und die MSA-Selektivitét,
ermittelt im katalytischen Festbettreaktor. Kinetikmodell: detailliertes Redox-Modell
von Uihlein.

Die in den Optimierungsrechnungen ermittelten Kinetikkonstanten wurden in ein
unabhadngiges Reaktormodell (vgl. 8) zur Berechnung des Rohrreaktors eingesetzt.
In Abb. 6.12 ist das Ergebnis dieser Berechnung in Form von axialen Temperatur-,
Umsatz- und Selektivitdtsverlaufen dargestellt. Die gemessenen Werte sind als Sym-
bole aufgefiihrt.

Das Beispiel zeigt, daB die wesentlichen Parameter wie Temperatur, Umsatz und
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00 kmol -3
ol Frmrrryen 4.68 - 10
ke | —tmel 3.13-10°3

| k9rat sec Pa

ke | kmel o 4.05-10°3

| kgrat sec Pa

kS | tmel s | 2.12

kQrqs sec Pa®-5

E,/RIK] 12006
Ey/R[K] 12427
E3/RIK] 12400
Eou/R K] 11529

Tabelle 6.6: Ermittelte Kinetikkonstanten fir das Redoxmodell. Kg,o = 0.58 -
1073 2-.
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Abbildung 6.12: Vergleich von experimentellen Ergebnissen aus dem Kkatalyti-
schen Festbettreaktor und Simulationsergebnissen. fiir zwei verschiedenen Kinetik-
Modellansatze. Querschnittsbelastung: m? = 0.26 m—fgrec Kihl-/Heiztemperatur 7, =

405 °C' . Feedkonzentration: v, = 1.64Vol%, yo, = 19V 0l%, Rest N,.
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Selektivitat fir einen technisch interessanten Parametersatz recht gut berechnet wer-
den konnen. Dies gilt insbesondere auch fiir die berechneten Temperaturverldufe. Die
berechnete Maximaltempratur liegt im Fall der Uihlein-Kinetik ca. 5 K hoher als die
gemessene, wahrend das Sharma-Modell eine um ca. 5 K gegeniiber des Messung zu
niedrige Temperatur vorhersagt.

In den simulierten Umsatz- und Selektivitatsverlaufen beider Modelle lassen sich
nur im Bereich der vorderen Hauptreaktionszone leichte Unterschiede erkennen. Fir
die Beschreibung des Reaktorverhaltens spielen diese Unterschiede allerdings kei-
ne wesentlich Rolle. Insgesamt betrachtet kann mit jedem der vorgestellten Modelle
bei entsprechender Anpassung der Parameter eine gute Berechnung der gemessenen
Umsatz-, Selektivitdts- und Temperaturverldufe erreicht werden.

6.4 Kinetische Untersuchungen im KWR

6.4.1 Modell des katalytischen Wandreaktors

Zur Bestimmung der kinetischen Parameter der MSA-Synthese im Wandreaktor wird
ein moglichst einfaches Modell verwendet, das sich auf die Materialbilanzen der Gas-
und Katalysatorphase reduzieren 1aRt. Die bendtigten Temperaturen werden aus den
MeRwerten tibernommen und ggf. zwischen den Stiitzpunkten interpoliert. Die Mate-
rialbilanzen fir Gas- und Katalysatorphase lauten fir die Komponente j:

ake! %MWJ- (6§ —p5) = (1-¢%) MW, @’“‘”g vijri(pf™, T) (6.22)
mit

0 = QZQZN (6.23)

gkt — ;’: (6.24)

o _ VV‘Z” (6.25)

Vyey = VSvalt | yKat (6.26)

Die Umrechnung von Massenanteilen in die fir die Berechnung der Reaktionsge-
schwindigkeitsansétze bendtigten Partialdriicke erfolgt mit Hilfe des idealen Gasge-

setzes, Gl. 6.27:
pges

= W;
JMWJ' ZJ W,

n=1 M,

Dj (6.27)
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Das Bilanzvolumenelement setzt sich aus Gasraum und Katalysatorvolumen zusam-
men. Dadurch stellt sich je nach Probenplatte und Nuttiefe ein anderes Bilanzvolumen
ein. Die resultierenden unterschiedlichen Leerraumanteile und volumenspezifischen
Oberflachen sind in Tab. 6.7 aufgefiihrt.

Die Stromung im Wandreaktor kann aufgrund einer Abschatzungsrechnung der
theoretischen Einlauflange mit Hilfe von GI. 6.28 [85] bereits nach wenigen Millime-
tern als eingelaufen betrachtet werden.

Ly _ (3195 +0.011- Re (6.28)

dr
Die maximale Reynolds-Zahl im Spalt betrégt in den Versuchen ca. Re =~ 80, so dal
sich daraus eine Einlauflinge von 3 mm ergibt und somit bezogen auf die gesamte
Spaltlange vernachldssigbar ist. Die Reynolds-Zahl im Spalt berechnet sich dabei de-
finitionsgemal aus

n
wobei der hydraulische Durchmesser nach Gl. 6.32 berechnet wird.
Der Stofflibergangskoeffizient ergibt sich nach Shah/London (Kap. 6) [85] aus

Re =

(6.29)

Sh = Nup = 7.5407 . (6.30)

Hierbei wird von konstanter Wandtemperatur bei voll ausgebildeter laminarer
Stromung ausgegangen. Fir den Stofflibergangskoeffizienten der Komponente 5 erhélt

man
_ Sh l)j,]\f2

ﬂ] dH )
wobei sich der hydraulische Durchmesser des Spaltes als die doppelte lichte Spalthohe
ergibt:

(6.31)

dH = 2 SSpalt = 3mm (632)

Die Beruicksichtigung stoff- und temperaturabhangiger Stofflibergangskoeffizienten
ergab in Vorabsimulationsrechnungen keinen nennenswerten EinfluR auf das Ergeb-
nis, so daB in allen weiteren Rechnungen ein konstanter Stofflibergangskoeffizient von
B; = B = 0.1 eingesetzt wird. Dieser Wert entspricht dem theoretischen Stoffiiber-
gangskoeffizienten von Butan in Luft bei 400 °C im laminar durchstrémten Spalt des
Versuchsreaktors, wobei sich fiir MSA aufgrund dhnlicher Diffusionskoeffzienten ein
gleich grol3er Wert ergibt. Die Berechnung des bindren Diffusionskoeffizienten erfolg-
te dabei nach GI. D.35 im Anhang D.6.

6.4.1.1 Parameter

Der Druck im Reaktor wurde auf einen leichten Uberdruck von p = 1080 mbar einge-
stellt, um Uber das Druckgefélle gegeniiber Umgebungsdruck aus dem Reaktor Proben
zur Analyse abziehen zu konnen.
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: m3 2

Probenplatte | Nuttiefe mm | ¢ e akat o
1 0.5 0.766 468
2 1.0 0.621 379
3 2.0 0.449 275

Tabelle 6.7: Geometrische Bezugsgrofien des katalytischen Wandreaktors. Spalthdhe
s = 1.bmm.

Die Katalysatordichte wurde fiir jedes Tragerplattenpaar aus der (trockenen) auf-
getragenen Katalysatormasse und dem gesamten Nutenvolumen berechnet und weicht
z. T. erheblich von den Messungen des reinen Pulvers ab. Die Ergebnisse sind in
Tab. 6.8 zusammengefalit.

05, (0.5mm) = 106154
on(1.0mm)* = 1602 %
05 (1.O0mm)™ = 854%4
0 01(2.0 mm) = 978 %

Tabelle 6.8: Mittlere Katalysatordichte der einzelnen Probentrdger des katalytischen
Wandreaktors. x 1. Beschichtung. xx 2. Beschichtung.

6.5 Ergebnisse der Optimierungsrechnungen

Fur die Anpassungen der kinetischen Parameter der Wandreaktorversuche wurden ins-
gesamt 40 Datensdtze ausgewadhlt, so dal? 240 unabhéngige MeRwerte zur Verfligung
stehen. Dadurch wird ein weiter Temperaturbereich von 380°C bis 440°C abge-
deckt. Weiterhin umfassen die Messungen einen Butan-Feedkonzentrationsbereich
von yz, = 0.6...4.0Vol% und einen Sauerstoffkonzentrationsbereich von yf,, =
10...30.0 Vol%. Um die Abhangigkeit der Katalysatormasse in die Rechnungen mit-
einbeziehen zu konnen, wurden Versuche aller drei Katalysatortragerplatten (Schicht-
dicken 0.5mm/1.0m/2.0mm) ausgewertet.

6.5.1 Eley-Rideal-Modell
6.5.1.1 Originalparameter-Satz nach Uihlein

Fur einen ersten Vergleich wurden alle Versuchsdatensétze mit den unveranderten Ori-
ginaldaten von Uihlein nachsimuliert. Die Paritdtsdiagramme von gemessenen zu be-
rechneten Umsatz- und Selektivitatswerten zeigen Abb. 6.13 und Abb. 6.14. Bei den
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Abbildung 6.13: Paritdtsdiagramm der gemessenen und berechneten Umsdtze im
Wandreaktor fiir die verschiedenen Katalysator-Schichtdicken.

Umsatzverldufen ist offensichtlich, dal} das Verhalten unterschiedlicher Katalysator-
schichtdicken unterschiedlich gut wiedergegeben wird. So liegt der berechnete Umsatz
der 1 mm und 0.5 mm Schichten durchwegs Uber dem gemessenen Umsatz. Diese
Katalysatoren besalien somit eine niedrigere Aktivitat. Hingegen wird das Umsatzver-
halten des 2 mm dicken Katalysators bei mittleren Umsdtzen recht gut wiedergegeben
und bei hohen Umsdtzen etwas unterschatzt. Diese Katalysator besitzt also eine deut-
lich hdhere Aktivitat.

Die hier deutlich zutage tretenden Unterschiede unterstreichen die bereits in Kap. 3
angesprochenen Schwierigkeiten, auch bei tibereinstimmendem Precursormaterial und
gleichen Kalzinierungs- und Aktivierungsbedingungen vergleichbare Katalysatoren
herzustellen. Das wird anhand der Streuungen der Selektivitdten (Abb. 6.14) noch of-
fensichtlicher.

Da auch bei gleicher Katalysatorschichtdicke im Laufe der Versuche Anderun-
gen in Katalysatoraktivitat und -selektivitdt auftraten, wurde darauf verzichtet, unter-
schiedliche Aktivitatswerte fur die verschiedenen Katalysatorschichtdicken zu bestim-
men. Vielmehr wurden, ausgehend von den Uihlein-Daten, alle Kinetikparameter fiir
alle Versuche freigegeben und in einer gemeinsamen Optimierungsrechnung verbes-
sert. Die offensichtlichen Unterschiede zwischen den Schichtdicken konnten damit
nicht kompensiert werden. Vielmehr stellen die so bestimmten Parameterwerte Mittel-
werte Uber alle Schichtdicken dar.

6.5.1.2 Optimierungsrechnung

Werden alle Parameter wie vorstehend beschrieben zur Anpassung freigegeben, so
ergeben sich die Kinetikparameter von Tab. 6.9. Anstelle der Paritdtsdiagramme fir
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Abbildung 6.14: Paritdtsdiagramm der gemessenen und berechneten Selektivitdten im
Wandreaktor fir die verschiedenen Katalysator-Schichtdicken.

Umsatz und Selektivitét, die sich nicht wesentlich von den Abb. 6.13 und Abb. 6.14
unterscheiden, werden im folgenden Paritdtsdiagramme fiir die einzelnen Konzentra-
tionen diskutiert. Sie zeigen, daB sich die Konzentrationsprofile trotz der diskutier-
ten Unterschiede der einzelnen Schichtdicken mit dem abgeleiteten Modell brauch-
bar beschreiben lassen. Zur Unterstreichung dieser Aussage sind auch die gemes-
senen und berechneten Konzentrationsverlaufe, Abb. 6.16 und Abb. 6.17 fur zwei
Referenzdatensdtze aufgefiihrt. Der ,,nichtisotherme Referenzdatensatz* (Abb. 6.17)
entspricht dabei in seinen Einstellungen dem Temperaturverlauf von Abb. 5.30 (Ver-
such 3) mit einem aufgepragten Temperaturmaximum am Reaktoranfang, wobei die
Butankonzentration in dem hier betrachteten Versuch 3, = 1.6 Vol% betrug. Hier-
bei ergaben sich ein Butan-Umsatz von X, = 95 % und eine MSA-Selektivitit von
Sarsa = 56 %. Der ,,isotherme Referenzdatensatz* (Abb. 6.17) wurde bei einer Tem-
peratur von T = 420°C mit einer Schichtdicke von 2mm ermittelt, wobei ein
Umsatz von X, = 98 % und eine MSA-Selektivitat von Sy;s4 = 56 % gemessen
wurden.

Die groRten Abweichungen sind im Paritdtsdiagramm fir die CO,-Konzentration
festzustellen. Auch eine Anderung der stochiometrischen Koeffizienten n, p (Gl. 6.2
und GI. 6.3) zeigte, wie in den Abb. B.1 und Abb. B.2 im Anhang B belegt, kei-
ne Verbesserung der Modellgiite beziiglich der CO,-Konzentrationsberechnung. Eine
maogliche Ursache kann darin liegen, da bisher von einer gleich starken Hemmung der
Synthese- als auch Totaloxidation ausgegangen wurde. Demgegeniiber kdnnte der star-
ke Anstieg und das anschliessende schnelle Abflachen der C'O,-Konzentration kann
durch eine vertarkte Hemmung der Totaloxidation durch die entstehenden Reaktions-
produkte (MSA, H,0) erklért werden. Zur Klarung dieser Diskrepanz zwischen Mo-
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dell und Experiment wéren weitere Versuche mit der Mdglichkeit der Dosierung von
Wasser und Maleinsdureanhydrid erforderlich. Fir eine Vergleichbarkeit von Reaktor-
konzepten wird eine Berechnung mit diesem Kinetikmodell als ausreichend angese-
hen.

— — kmol
K? 9.86 - 10 37,%&560%
kY = 1.09-10°3 Fmel_—
0 — 48 . 10—3 gKl?:tmol
k3 = 6. kgka sec Pa
E,/R = 11676 K
E,)R = 14057 K
E;/R = 11584 K
Kg, =  459-107% 4
Ky,o = 3.47-1072 2-

Tabelle 6.9: Kinetikparameter fiir das Eley-Rideal-Modell von Uihlein, ermittelt mit
dem vollstdndigen Datensatz. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.0, n = 5.5.

6.5.2 Sharma-Modell

Das Modell von Sharma ist unter Berticksichtigung eines an die Mel3daten optimier-
ten Parametersatzes, s. Tab. 6.10, ebenfalls in der Lage die einzelnen Konzentratio-
nen angemessen zu berechnen. Abb. 6.18 zeigt wiederum die einzelnen Paritéten fiir
die Gesamtheit der Messungen; diese verlaufen prinzipiell &hnlich wie in Abb. 6.15.
Auch beim Vergleich der Konzentrationsverldufe im Wandreaktor im Fall einer nicht-
isothermen, Abb. 6.19, und isothermen Fahrweise, Abb. 6.20 sind die Unterschiede
zum Eley-Rideal-Modell nur gering. Der grofite Unterschied besteht in der Beschrei-
bung der Verldaufe fir C'O und CO,, die vom Eley-Rideal-Modell besser wiederge-
geben werden. Insgesamt kann aber auch das Sharma-Modell die MeRwerte gut wie-
dergeben. Die Aktivierungsenergie der Folgereaktion wird mit diesem Modell hoher
angesetzt als beim Eley-Rideal-Modell, wahrend die beiden Hauptreaktionen der Syn-
these als auch Totaloxidation gleich stark aktiviert sind und auch in beiden Modellen
unabhangig ungefahr Werte gleicher GroRenordnung liefern. Sharma setzte in seinen
Optimierungsrechnungen eine gleich starke Aktivierungsenergie von Synthese- und
Totaloxidation voraus, so dafl} diese Annahme bestétigt werden kann. Auch hier brach-
te eine Anderung der stéchiometrischen Koeffizienten keine weiter Verbesserung der
Modellrechnung (Abb. B.3 und Abb. B.4 im Anhang B).

6.5.3 Redoxmodell

Die Paritdtsdiagramme der Anpassungsrechnungen fiir das Redox-Modell sind in
Abb. 6.21 gezeigt. Auch hier zeigte sich, daB das Redox-Modell mit einem optimier-
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Abbildung 6.15: Paritdtsdiagramme der einzelnen Komponenten. Kinetikmodell:
Eley-Rideal nach Uihlein. Stéchiometrische Koeffizienten: p = 1.0, n = 5.5. Ki-

netikparameter nach Tab 6.9.
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Abbildung 6.17: Isothermer Referenzdatensatz: \Vergleich vom berechneten und ge-
messenen Konzentrationsverlauf. Kinetik-Modell: Eley-Rideal. Versuchsbedingun-
gen: yg,+ = 1.6 Vol%, yo, = 20, Vol%, Va = 600 mizil Katalysatormasse: 37 g,
Schichtdicke: 2 mm. Kinetikparameter nach Tab. 6.9.

ki
k3
k3
E//R
EZ/R
E3/R
Kyrsa
aq
a3

3.89-10 ° ——tmoL

kgka secatm®1

4171078 ——kmo

kgka secatm

1.50 - 1076 —kmeol

kgka sec atm®3

10625 K
17849 K
11143 K
276 ——

0.96
0.5

Tabelle 6.10: Kinetikparameter fiir das Sharma-Modell, ermittelt mit dem vollstandi-

gen Datensatz. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.0, n = 5.5.
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Abbildung 6.18: Paritdtsdiagramme der einzelnen Komponenten. Kinetikmodell:
Sharma. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.0, n = 5.5. Kinetikparameter nach

Tab 6.10.
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Abbildung 6.19: Nicht-isothermer Referenzdatensatz: Vergleich vom berechneten und
gemessenen Konzentrationsverlauf. Kinetikmodell: Sharma. Versuchsbedingungen:
ypu+ = 1.6 Vol%, yo, = 20, Vol%, Vi = 600 mlzln Katalysatormasse: 37 g, Schicht-
dicke: 2 mm. Kinetikparameter nach Tab. 6.10.
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Abbildung 6.20: Isothermer Referenzdatensatz: \Vergleich vom berechneten und ge-
messenen Konzentrationsverlauf. Versuchsbedingungen: yz,+ = 1.6 Vol%, Kinetik-
modell: Sharma. yo, = 20, Vol%, Vy = 600 n% Katalysatormasse: 37 g, Schicht-
dicke: 2 mm. Kinetikparameter nach Tab. 6.10.

ten Parametersatz nach Tab. 6.20 in der Lage ist, die MeRdaten zu berechnen. In der
Gesamttendenz verhdlt sich dieses Modell &hnlich wie die beiden zuvor untersuch-
ten. Auch fuhrt ein Vergleich zwischen gemessenen und berechneten Konzentrati-
onsverldufen, Abb. 6.22 und Abb.6.23, zu einem &hnlich guten Anpassungsergebnis
wie mit dem Eley-Rideal und Sharma-Modell. Die Aktivierungsenergien, die fur das
Redox-Modell ermittelt wurden, zeigen nach Tab. 6.11 nahezu gleiche Werte; auch im
Festbettreaktor wurden bereits gleiche, allerdings geringfligig geringere Werte ermit-
telt. Wie bei den zuvor genannten Modellen konnte iiber die Anderung der Stéchiome-
trie keine Verbesserung insbesondere in Hinblick auf die C'O5-Konzentration erzielt
werden (Abb. B.5 und Abb. B.6 im Anhang B).
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kY = 7.155-1077 e
k3 5.534 - 1073 el
k3 = 7.42-1077 Amel
kS, 2.73 s
Ei/R = 13097 K
EyJR = 13493 K
E;/R = 13359 K
Eow/R = 10029 K
Kmo = 1.86-1072 2

Tabelle 6.11: Kinetikparameter des detaillierten Redoxmodells ermittelt mit dem
vollstandigen Datensatz. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.0, n = 5.5.
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Abbildung 6.21: Paritatsdiagramme der einzelnen Komponenten. Kinetikmodell: Re-
doxansatz. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.0, n = 5.5. Kinetikparameter mit
dem vollstandigen Datensatz nach Tab 6.11.
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Abbildung 6.22: Nicht-isothermer Referenzdatensatz: Vergleich vom berechneten und
gemessenen Konzentrationsverlauf. Kinetikmodell: Redoxansatz. Versuchsbedingun-
gen: yp,+ = 1.6 Vol%, yo, = 20, Vol%, Vy = 600 milﬁl Katalysatormasse: 37 g,

Schichtdicke: 2 mm. Kinetikparameter nach Tab. B.5.
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Abbildung 6.23: Isothermer Referenzdatensatz: \Vergleich vom berechneten und ge-
messenen Konzentrationsverlauf. Kinetikmodell: Redoxansatz. \Versuchsbedingun-
gen: ypu+ = 1.6 Vol%, yo, = 20, Vol%, Vy = 600 m%; Katalysatormasse: 37 g,
Schichtdicke: 2 mm.Kinetikparameter nach Tab. B.5. Stdchiometrieparameter: p = 1,
n = 5.5. Stofflibergangskoeffizient 5 = 0.1 .
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6.6 Zusammenfassung

Fiir die Auswertung der kinetischen Messungen wurde in Ubereinstimmung mit der
Literatur eine Globalkinetik mit einem fur partielle Oxidationsreaktionen typischen
Dreiecksmechanismus mit einem Parallel- und einem Folgeschritt zu CO und CO,
angesetzt. Dabei wurde ein festes Verhéltnis von CO/C O, angenommen.

Der Dreiecksmechanismus wurde mit drei unterschiedlichen Reaktionsgeschwin-
digkeitsansdtzen, einem Eley-Rideal (Uihlein), einem Langmuir-Hinshelwood (Shar-
ma) und einem Redox-Ansatz (Mars und van Krevelen) berechnet und mit den Mes-
sungen verglichen.

Im Festbettreaktor ergab sich fir alle drei Ansétze ein in etwa gleich gutes Er-
gebnis. Da sich in den Experimenten zeigte, dafl die Katalysatoraktivitdt schlechter
als erwartet war, wurde die Hauptarbeit beziiglich der Parameteranpassung auf die
Wandreaktorversuche gelegt. Allerdings zeigten sich auch hier deutliche Aktivitats-
unterschiede fir die unterschiedlichen Schichtdicken, die bei der Parameteranpassung
nicht beruicksichtigt bzw. kompensiert wurden.

Es 1aBt sich zeigen, dal’ sich die Verldufe im technisch tblichen Bereich mit al-
len drei Modellen brauchbar wiedergeben lassen. Der Unterschied in den Modellen
besteht in ihrer Eigenschaft bei Variationen von Sauerstoff bzw. Butan die Tenden-
zen mehr oder weniger gut wiedergeben zu konnen. Dabei waren das Eley-Rideal-
Modell wie das Redox-Modell in der Lage alle Tendenzen richtig wiederzugeben,
wobei das Redox-Modell nicht mit einem gleichen Parametersatz in der Lage war,
diese zu beschreiben. Vielmehr waren beziiglich der Variation der Feedkonzentratio-
nen unterschiedliche Parametersétze erforderlich, um die gemessenen Abhéngigkeiten
richtig beschreiben zu kdnnen, wodurch der Einsatzbereich dieses Modells stark ein-
geschrankt wird. Das Sharma-Modell kann zwar den Butan-Einflul} auf den Umsatz
richtig beschreiben, jedoch nicht die Tendenz fur den Verlauf der Selektivitét. Die Be-
grundung liegt dafiir im theoretischen Modellansatz und ist im Anhang B.3 beschrie-
ben. Eine Sauerstoffabhdngigkeit kann mit dem Sharma-Modell nicht beschrieben
werden, da ein entsprechender Sauerstoffterm fehlt. Dal} allerding fir viele Anwen-
dungsfélle, so auch fiir die MSA-Synthese, vereinfachte Potenzansétze zu einem gleich
guten Ergebnis fiihren wie mechanistische, konnte Quast erst kiirzlich zeigen; Abwei-
chungen ergeben sich erst, wenn die Feedzusammensetzung verandert wird [57]. Als
Ergebnis bleibt festzustellen, daB das Eley-Rideal-Modell von Uihlein mit neu ange-
paldten Parametern fur die Simulationsrechnungen den besten Kompromif darstelit.



Kapitel 7

Einflul? von Porendiffusion bei der
MSA-Synthese

Einige Autoren berichten in ihren Veroffentlichungen und Arbeiten (iber den Einfluf3
von Porendiffusion bei hoheren Temperaturen und Pelletdurchmessern [96, 82, 86].
Dal} solche Effekte auftreten kdnnen, konnte schon durch die Abschédtzungsrech-
nungen in Abschn. 5.1.1 gezeigt werden. Die Temperaturabhdngigkeit des Butan-
Umsatzes ist in Abb. 7.1 dargestellt. Ab einer Temperatur von ca. 380 °C' zeigt sich,
dal die Stoffanderungsgeschwindigkeit zunehmend diffusionskontrolliert ablduft.
Ware sie hingegen weiterhin reaktionskontrolliert, so wiirde sich ein anndhernd linea-
rer bei ungefahr gleich stark aktivierter Synthese- und Nebenreaktion bzw. progressi-
ver Umsatzverlauf im Fall einer etwas hoher aktivierten Totaloxidation einstellen. Ein
degressiver Umsatzverlauf wie er sich in den Messungen gezeigt hat, kann jedoch nur
durch den Einflul? von Porendiffusion hervorgerufen werden. Das ist fiir einfache Re-
aktionen leicht zeigbar [7]. Komplexere Reaktionsnetzwerke, so wie sie hier vorliegen,
erfordern jedoch die numerische Integration der Massen- und Energiebilanzen [43].

Fur die Berechnung von Stofftransport und Reaktion in einem einzelnen Kataly-
satorpellet werden in der Literatur verschiedene Modellvorstellungen angeboten. Fiir
eine genaue Beschreibung hat sich das bekannte Dusty-Gas-Modell bewdhrt [52]. Es
erlaubt eine realitdtsnahe Beriicksichtigung der Wechselwirkungen der verschiedenen
ein- und ausdiffundierenden Komponentenstrome untereinander und mit dem Fest-
stoff.

Bei den hier vorliegenden Bedingungen eines stark durch Stickstoff verdiinnten
Reaktionsgases 1aRt sich der komplexe Transportansatz des Dusty-Gas-Modells aller-
dings mit guter Genauigkeit durch den Fick’schen Diffusionsansatz fur Trégergasdif-
fusion anndhern [34]. Die zur Beschreibung notwendigen Modellgleichungen bestehen
somit aus der stationdren Massenbilanz

AN
—<g§0J+aC>+ZszTZpaT):O ’ (71)
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Abbildung 7.1: Zum Einflu der Porendiffusion: Temperaturabhangigkeit des Butan-
Umsatzes im katalytischen Festbettreaktor. d, = 2mm, y, = 1.6 Vol%, yo, =
20 Vol%.

der stationdren Energiebilanz

8T ! geo 0T  O°T
(J; M ri(—AHp)+ X 2= 4+ Z— ) =0 7.2
- X0 M) G+ DA+ (254 T ) =0 @2
und dem Fick’schen Diffusionsansatz
J = ——— D 9p; (7.3)

“RT ac

Darin wird der effektive Diffusionskoeffizient Djeff aus dem Knudsendiffusionskoef-
fizienten Dj’;{n und dem bindren Diffusionskoeffizienten der Komponente j im Tréger-

gas gebildet:
1 1 1

— = + .
of7 of7 of7
D, Dikn  Djn,

(7.4)

Gl. 7.4 ist auch als Bosanquet-Formel bekannt. Die Berechnungsgleichungen zur Be-
stimmung der Diffusionskoeffizienten sind im Abschnitt D.6 erldutert.

7.1 Kennzahlen und Bewertungsmethoden
Der Porennutzungsgrad n beschreibt das Verhéltnis der mittleren effektiven Reakti-

onsgeschwindigkeit unter Einflu} von Porendiffusionshemmung und der Reaktions-
geschwindigkeit bei Bulkbedingungen:

7'1
=g (7.5)
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Fur einfache, isotherme Reaktionsgeschwindigkeitsansatze gibt es Abschétzungsglei-
chungen zur Bestimmung des Porenwirkungsgrades. Fur komplexe, nichtisotherme
Reaktionen mu die mittlere Reaktionsgeschwindigkeit im Korn als integraler Mit-
telwert tber das Pelletvolumen ermittelt werden:

1
mY = — [ r(V)aV (7.6)
/

In Abhangigkeit von der Geometrie 1413t sich Gl. 7.6 umformulieren zu

Ry

_p _ geo+1 geo

Gl / de (7.7)
0

7.2  Numerische Lésungsmethode

Die gekoppelte Losung der stationdren Massen- und Energiebilanzen GI. 7.1 und
Gl. 7.2 sowie der Strofftransportbeziehung nach GI. 7.3, Gl. 7.4 erfolgt durch Diskre-
tisierung der Gradienten 1. und 2. Ordnung mit Hilfe des \erfahrens der Orthogonalen
Kollokation und anschlieRender Ldsung des nichtlinearen Gleichungssystems mit ei-
nem effizienten Newton-Raphson-Verfahren NLEQL. Fur typische Konzentrations- und
Temperaturprofile liefert die Orthogonale Kollokation erfahrungsgeman eine sehr effi-
ziente Losung [99]. Das ist insbesondere dann von Bedeutung, wenn das Einzelkorn-
modell mit dem in Kap. 8 beschriebenen Reaktormodell zu einem (1 + 1)D-Modell
des Festbettreaktors gekoppelt werden soll. Auf die Grundziige der Orthogonalen Kol-
lokation soll an dieser Stelle nicht ndher eingegangen werden. Eine kurze Erlauterung
der Vorgehensweise wird in Anhang E dargestellt.

7.3 Einflul® der Porendiffusion im Hot-Spot-Bereich

Der grofite EinfluR von Porendiffusion tritt bei der MSA-Synthese in der Hauptre-
aktionszone des Festbettreaktors auf, wie in Abb. 7.2 beispielhaft dargestellt. Da im
Bereich der Hauptreaktionszone die Bulkkonzentration von MSA Kleiner ist als im
Korn selber, treten hier Katalysatorwirkungsgrade grofier als 1 auf. In diesem Bei-
spiel wird deutlich, dal die Diffusionshemmung der Synthesereaktion in der Hauptre-
aktionszone offensichtlich groRer ist als die der Nebenreaktionen. Als Kinetikmodell
wurde hier das Sharma-Modell verwendet. Wellauer kam in seinen Berechnungen zu
einem dhnlichem Verlauf der Wirkungsgrade sowie gleichen Gréfenordnungen [96].
Grundsatzlich ist der Verlauf der Porenwirkungsgrade stark abhéngig vom verwende-
ten Kinetik-Modell, wie anschlielend gezeigt wird.

Fur die Rechnungen wird eine Zusammensetzung des Reaktionsgases verwendet,
die einer typischen Bulk-Zusammensetzung im Hot-Spot-Bereich entspricht. Die Fest-
stoffdaten und weitere Parameter befinden sich in Tab. 7.1. Es wurde angenommen,
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Abbildung 7.2: Beispielhafter axialer Verlauf der Porenwirkungsgrade (n; = Synthe-
sereaktion, 7, = Folgereaktion, ns=Parallelreaktion) im Festbettreaktor.

dal? es sich bei den Originalparametern der Uihlein- wie der Sharma-Kinetik jeweils
um die intrinsische Kinetik handelt.

Die Verldaufe von Konzentrationen und Reaktionsgeschwindigkeiten tber der
Pellet-Koordinate zeigen deutliche Unterschiede zwischen den beiden Kinetik-
Ansétzen (Abb. 7.3 und 7.4). Ursache sind zum einen die hoheren Reaktionsge-
schwindigkeiten des Uihlein-Ansatzes, die ein im Vergleich deutlich stérkeres An-
steigen der MSA-Konzentration im Korninneren zur Folge hat. Die hohe MSA-
Konzentration fiihrt nach Uihlein auch zu einem starken Anstieg der MSA-Oxidation
(Reaktionsgeschwindigkeit 7, Gl. 6.16), wéhrend diese Reaktion nach Sharma stark
MSA-gehemmt ist (Gl. 6.19) und deswegen gegentiber den Bulk-Bedingungen kaum
verdndert ablauft. Die in Kap. 5 festgestellte hohe Stabilitdt von MSA gegeniiber einer
Weiterreaktion spricht in diesem Fall somit eher fur den Sharma-Ansatz.

Gibt man die im Festbettreaktor gemessenen Temperatur- und Konzentrations-
verlaufe vor und berechnet dafiir den Porenwirkungsgrad der Synthesereaktion 1, fur
verschiedene Katalysatorpelletradien, so ergeben sich fiir die beiden Kinetik-Ansétze
die Verldufe gem. Abb. 7.5 bzw. 7.6. In beiden Féllen wird deutlich, daf? sich unter den
hier dargestellten Bedingungen ein Porendiffusionseinflul nur im Hot-Spot-Bereich
des Reaktors auswirkt und zudem erst bei Pelletradien ab r, = 2mm auftritt. Das
hier verwendete Bruchgut besal einen effektiven Pelletradius von r, = 1 mm, so dal
Porendiffusion in der Schiittung weitgehend ausgeschlossen werden kann.

7.4 Zusammenfassung

Aufgrund des fir die MSA-Systhese typischen hohen Luftiiberschusses kann der
Porendiffusionseinflu® mit einem einfachen Fick’schen Diffusionsansatz und der
Bosanquet-Naherung abgeschatzt werden. Die Rechnungen zeigten, daB die Kinetik-
Ansétze von Uihlein und von Sharma zu sehr stark unterschiedlichen Aussagen fiihr-
ten. Das betraf insbesondere die Verstarkung der MSA-Oxidation (Folgereaktion r5)
durch erhohte MSA-Konzentrationen im Korn.
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Kinetik. Parameter entnommen aus [90]. Pelletdurchmesser: dp = 2 mm, Hot-Spot-
Bedingungen mit T84k = 425°C' .
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Katalysatorform : Kugel

charakteristischer Pelletradius & = 1mm

mittlerer Porendurchmesser dp = 636.9A4

Labyrinthfaktor 7 = 3

mittlere Porositit ¢ p = 0.402

wahre Dichte des Pellets pp = 2.821-%;

effektive Warmeleitfahigkeit \¢// = 0.5857?%

Bulkzusammensetzung yYBu = 0.017
ymsa = 0.00125
Yo, = 0.18
Ym0 = 0.00615
Yco, = 4.6 - 107*
Yco = 54 - ]_0_4
yn, = 0.7946

Gesamtdruck im Bulk pBu* = 1.5bar

Tabelle 7.1: Simulationsparameter fur die Beispielrechnung der MSA-Synthese im
Einzelkorn.

Kinetikmodell: Sharma
Porenwirkungsgrad

1+
[

””””””

0.6
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Pelletradius [m] .003

0.004

04 03

1 09 08 Rengorkooor;:ﬁnate?ﬁ?]
Abbildung 7.5: Axialer Verlauf des Porenwirkungsgrades 7, der Synthesereaktion be-
rechnet fur verschiedene effektive Pelletradien im Zapfstellenreaktor. Kinetikmodell
nach Sharma.
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Kinetikmodell: Uihlein (ER)

Porenwirkungsgrad
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Abbildung 7.6: Axialer Verlauf des Porenwirkungsgrades 7, der Synthesereaktion be-
rechnet fur verschiedene effektive Pelletradien im Zapfstellenreaktor. Kinetikmodell
nach Uihlein.

Ubereinstimmend folgt aber mit beiden Kinetik-Ansétzen, daB bei den Pelletradi-
en der Festbettreaktorversuche kein Porendiffusionseinflu} zu erwarten ist. Da auch
die Variation der Schichtdicken im katalytischen Wandreaktor keinen experimentellen
Hinweis auf einen Porendiffusionseinflul? ergab, wird fir die weiteren Simulations-
rechnungen die in Kap. 6 abgeleitete Effektivkinetik eingesetzt.



Kapitel 8

Vergleich der Reaktorkonzepte

In diesem Kapitel soll auf Basis der in Kap. 6 ermittelten Kinetik ein systematischer
Vergleich zwischen den Reaktorkonzepten des schittungsgefullten Festbettreaktors
und des katalytischen Wandreaktors gezogen werden. Dazu werden detaillierte Mo-
delle beider Reaktortypen entwickelt und durch Simulationsstudien die wesentlichen
Unterschiede herausgearbeitet. Anhand realistischer Betriebsbedingungen sollen beide
Reaktorkonzepte hinsichtlich ihrer Temperaturfiihrung verglichen und daraus resultie-
rend ihr Ausbeuteverhalten diskutiert werden. Abschlie3end wird, basierend auf den
experimentellen Ergebnissen, eine verbesserte Temperaturfiihrung mit Hilfe getrennter
Khlkreisldufe untersucht.

8.1 Modell des katalytischen Festbettreaktors

AL
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Abbildung 8.1: Zur Modellbildung katalytischer Festbettreaktoren.
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In der Literatur werden beziiglich der Modellierung von Festbettreaktoren mit ka-
talytischer Schittung verschiedene Modellierungstiefen in Hinblick auf den Grad der
Detaillierung diskutiert. Dabei wird, wie in Abb. 8.1 gezeigt, ein fiir den Gesamtre-
aktor (links) reprasentatives Reaktionsrohr (Mitte) betrachtet. Die abschlieBende Ab-
straktion fiihrt auf sog. Zweiphasenmodell (rechts), wobei zwischen Gas- und Kata-
lysatorphase unterschieden wird. Insbesondere wird hdufig auf die Beriicksichtigung
des radialen Temperaturprofils im Rahmen einer 2-dimensionalen Modellierung hin-
gewiesen. Damit verknupft ist die radiale Verteilung des Leerraumanteils der Kataly-
satorschittung und die daraus resultierende radiale Geschwindigkeitsverteilung. Bey
konnte in einer umfangreichen und sorgféltigen Untersuchung zeigen [11], dal der
Einflul der Stromungsrandgangigkeit bei wandkgelihlten Festbettreaktoren keinen we-
sentlichen EinfluR besitzt und eine detaillierte ortlich zweidimensionale Simulation
praktisch zu den gleichen Ortsprofilen fuhrt, wie eine ortlich eindimensionale Simu-
lation mit effektiven Wandwarmedurchgangskoeffizienten. Als reaktionstechnisches
Beispiel wahlte Bey fiir seine Simulationsexperimente die der MSA-Synthese dhnli-
che partielle Oxidation der PSA-Synthese. Diese Aussagen werden durch die Ergeb-
nisse eigener Modellrechnungen von 6rtlich ein- und zweidimensionalen Modellen
bestatigt. Abb. 8.2 zeigt, daB Umsatz und Selektivitdt der MSA-Synthese mit bei-
den Modellen nahezu gleich berechnet werden. Der Unterschied zwischen den Ma-
ximaltemperaturen in Rohrmitte und an der Rohrwand betrdgt lediglich 11 K im 2-
dimensionalen Modell. Im Fall des 1-dimensionalen Reaktormodells wird die Ma-
ximaltemperatur um 4 K zu niedrig vorausberechnet. Diese Abweichungen erschei-
nen insgesamt als zu gering als dal3 eine aufwendige und rechenzeitintensive 2-
dimensionale Modellierung gerechtfertigt ist. Zu dem selben Ergebnis gelangen auch
Rosendall und Finlayson: sie haben ebenfalls gezeigt, dal fir die MSA-Synthese ra-
diale Effekte vernachlassigt werden kdnnen [80]. Dieses erste einfiihrende Simulati-
onsbeispiel dient daher als Rechtfertigung der im nachfolgenden aufgefiihrten Modell-
annahmen.

8.1.1 Modellannahmen

e Das Gas verhalte sich ideal.
e Die Stoffwerte werden durch die entsprechenden Werte von Luft angendhert.
e Es wird Propfenstromung angenommen.

e Die Dispersion von Masse und Energie wird durch einen Fick’schen Ansatz
beriicksichtigt.

e Die Stoffumwandlungen finden ausschlieRlich auf dem Feststoff statt, Homo-
genreaktionen in der Gasphase werden ausgeschlossen.

e Der Feststoff besitze keine Speicherfahigkeit.
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Abbildung 8.2: Zum Grad der Modellierungstiefe: Vergleich zwischen 1D- und 2D-
Simulation der MSA-Synthese in einem gekiihlten Festbettreaktors unter der Annah-
me guasihomogener I\/Iodellgleichungen Kinetikmodell: Originaldaten nach Sharma.
Querschnittsbelastung: m, = 1.25 —%4_ Rohrdurchmesser: d; = 24 mm

m? sec’

e Die Eigenschaften des Feststoffs werden als konstant betrachtet.
e Gas- und Feststoff werden bezuglich der Temperatur als homogen angenommen.

e Der Stoffaustauch zwischen Gas— und Feststoffphase wird durch einen
Stofflibergangs-Ansatz (LDF) ausgedriickt und durch entsprechende Korrelatio-
nen fur den Stofflibergangskoeffizienten beriicksichtigt.

e Der Reaktor tausche die Warme gegen ein Kiihimedium mit kontanter Tempe-
ratur 7, aus.

e Der Druck im Reaktor sei quasistationar. Der Druckabfall Giber das Festbett wird
durch die Ergun—Beziehung berechnet.

8.1.2 Quasihomogene Energiebilanz

<8Gchg+(1— ) QSCISD) %7; _ G - G6_T+)\aw ﬂ
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_ 2];]:” (7-1.) 8.1)

Fur den Warmedurchgangskoeffizienten gilt:

1 1 R,
I I 8.2

rad

Der Wandwarmeuibergangskoeffizient «,, und die effektive radiale Warmeleitfahig-
keit A/ hangen neben der Stromungsgeschwindigkeit im Festbett nicht unwesentlich
von der verwendeten Pelletgeometrie ab. Uber deren Bestimmung ist eine Vielzahl
von Arbeiten veroffentlicht worden. Die relative Genauigkeit der verfligbaren Berech-
nungsvorschriften bewegt sich im Rahmen von £20 V0l%. Hier werden die im VDI-
Warmeatlas aufgefiihrten Berechnungsgleichungen von Zehner, Bauer, Schliinder [51]
benutzt. Eine Ubersicht tiber die Gleichungen und den daraus fir ausgewahlte Par-
tikelformen (Bruchgut, Raschigring, Kugeln) resultierenden Werte fir die Parameter

des Warmedurchgangs nach Gl. 8.2 befindet sich im Anhang D.4.

8.1.3 Materialbilanz der Gasphase

ow? ow¢ ?w¢
G G ] G- ] ax ] S
€0 = TE M o +Deff—822 —JiMW;a (8.3)
Fur den Stoffaustauschstrom zwischen Gas— und Feststoffphase wird ein linearer

Triebkraftansatz der Form

—

Jj = % (65 (wE, pyes) — 5 (8.4)

angesetzt.

Die Berechnung des Stoffiibergangskoeffizienten zwischen Partikel und Fluid er-
folgt nach einer Beziehung nach Gnielinski aus [51] und ist im Anhang D dargestellt
(Abschnitt D.7).

Die Umrechnung zwischen Gewichtsanteil wf und Partialdruck p]C." in der Gaspha-
se erfolgt durch

~ MW,
G el - Gpges ges
P; (WY pges) = Wi =" (8.5)
J g T MW,
mit .
MWyes = — e (8.6)
2 3w,
7j=1
Das Gas verhalte sich ideal, dementsprechend gilt fur die Gasdichte:
G — pges MWges (87)

RT
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8.1.4 Materialbilanz der Feststoffphase

3
0 = J,MW; a® + (1 - SG) QSMWj Z Vi Ti(PS,T) (8.8)
i=1

8.1.5 Druckabfallbeziehung

Der Druckabfall tber das Festbett wird hier wie tblich tber die Ergun-Gleichung
berechnet [37]:

A
A—]Z) = f1U+f2U2 (89)

Dabei gilt fir die Druckverlustbeiwerte:

i = 150U‘zzg:g:—
1—¢&¢
fo = 1.7596"% (8.10)
8.1.6 Anfangs-— und Randbedingungen
Die Randbedingungen werden nach Danckwerts formuliert:

¢ Einlaufrandbedingung:

_ _ T
ENERGIEBILANZ: &% 1, c% (T(z:0+,t)—T+) = gjifg—
% |a=0+
(8.11)
. G - G + — + ax awj
MASSENBILANZ: %1, (wé(z = 07,t) — ;") = Dy =2
% |a=q+
(8.12)
e Auslaufrandbedingung
oT
ENERGIEBILANZ: — =0 (8.13)
0z |,_;
ow.;
MASSENBILANZ: 4 =0 (8.14)
0z |,_,




120 KAPITEL 8. VERGLEICH DER REAKTORKONZEPTE

Kihlmittel

Katalysator -
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Gasraum X
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Katalysatortrager

r bSpalt

bReaktor

Abbildung 8.3: Modellvorstellung zum katalytischen Wandreaktor in Spaltform.

8.2 Modell des katalytischen Wandreaktors

Im Fall des katalytischen Wandreaktors wird die in der katalytischen Schicht entste-
hende Reaktionswarme zum einen konvektiv an das vorbeistromende Gas und zum
anderen aufgrund von Warmeleitung durch den Katalysator iber die Tragerplatte und
die Reaktorwand an das Kuihlmedium (bertragen, s. Abb. 8.3. Einen schematischen
Verlauf zeigt Abb. 8.4. Im Modell wird angenommen, daR die Uberginge zwischen
den einzelnen Feststoffphasen ideal seien und somit keine Warmetransportlimitierung
durch mangelnden Kontakt der Flachen auftritt. Da sich Katalysatortrdger- und Re-
aktorwandmaterial voneinander unterscheiden konnen, werden beide getrennt bertick-
sichtigt.

T
Kihlung Reaktorwand Trager Kataly-
platte  sator Spalt
A
TS
TG
TT

™V
o
TC

AW AT

Abbildung 8.4: Zum radialen Temperaturverlauf im katalytischen Wandreaktor.
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8.2.1 Modellannahmen

Fur das Modell des katalytischen Wandreaktors werden dhnliche Annahmen wie fir
das Modell des katalytischen Festbettreaktors getroffen. Darliber hinaus sollen folgen-
de vereinfachende Annahmen gelten:

e Fir die Feststoff- und Gasphase werden getrennte Bilanzgleichungen aufgestellt,
so daf3 sich insgesamt ein 1-dimensionales Mehrphasen-Reaktormodell ergibt.

e Die Zustandsgrofien sollen sich nur in axialer Richtung @ndern, so daR eine ent-
sprechende Mittelung tiber den Querschnitt erfolgt.

e Fir den Katalysatortrdger und der Reaktorwand werden eigene Energie-
Bilanzgleichungen angeschrieben. Eine genauere Beschreibung dazu befindet
sich im Anhang C.

e Die Katalysatorbeschichtung ist durch geeignete Verfahren ebenfléchig auf den
Tréager aufzubringen, eine Strukturierung des Tréagers wie im Versuchsreaktor ist
nicht berticksichtigt.

e Die Materialeigenschaften der Feststoffe sind konstant.

8.2.2 Materialbilanz der Gasphase

ow¢ . Owf 0wy’
0% ¢ —675] =0= —ssza—Z’ +¢% D¢ 872’ — J; MW, o® (8.15)

8.2.3 Materialbilanz der Katalysatorphase

I
0 = J; MW;0° + &% 0° MW; > v;;ri(p°,T°) (8.16)

=1
8.2.4 Energiebilanz der Gasphase

oT¢ oT¢ oT¢
G G G _ _ G .G ,3.0 G
€707 o = 0 = —¢7¢, (DR +e )\z—az

+a57%0% (T — T%) — %WV (T% — TV)(8.17)

~
-~ -~

Warmellbergang Waérmelbergang
Kat/Gas Gas/Reaktorwand
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8.2.5 Energiebilanz der Katalysatorphase

oT* 0?13
S s S £S)\S _

%0 Cp P — e aSﬁGOS (TS o TG) o q-SﬁT OWi
%/_/
Warmestrom an
Katalysator-
trager
I
+e%0° Z Ahg(T?) ri(p°, T7) (8.18)

i=1

8.2.6 Energiebilanzen des Katalysatortragers und der Reaktor-
wand

8.2.6.1 Katalysatortrager

orT Tt . .
ET CZ‘ QT o — ET/\T ¥ + qSﬂT OS _ qT%W OWZ (819)
8.2.6.2 Reaktorwand
orTv o*Tv .
e ¢y gwW = g¥)\¥ 5+ gTW ot — Uyo® (T = T,) (8.20)
Warmestrom an
das
Kihlmedium
mit
1 1
Uy . + 55w
U, "= 22— (8.22)

Eine ausflhrliche Beschreibung zur Berechnung der Warmestrome vom Katalysator
an den Tréger als auch vom Tréger an die Reaktorwand ist im Anhang C.1 dargestellt.
Dort erfolgt die Herleitung der Berechnungsgleichungen der erforderlichen Geome-
trieparameter.
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8.2.7 Warme- und Stofflibergang zwischen Gasraum und Kataly-
sator

Fur eine thermisch und hydrodynamisch nicht vollstandig ausgebildete Stromung gibt
Shah/London folgende Beziehung an [85]:

p, —1.14
0.024 (75

—0.64
1+ 0.0358 ( — Re) pro4r
ydr

Nu =755+

(8.23)

Der hydraulische Durchmessers des Spaltes ergibt sich aus Gl. 8.27. Der vordere Term
von 7.55 entspricht dem Nusselt-Wert fiir eine laminare voll ausgebildete Stromung.

8.2.8 Druckabfall im katalytischen Wandreaktor

Der Druckabfall im Spalt kann mit Hilfe einer Druckabfallbeziehung berechnet wer-
den:
G2
o v Az
Ap = fapp (824)
2 dhydr

Der Druckverlustbeiwert im Spalt kann nach Shah/London mit folgenden Beziehungen
ermittelt werden [85]:

1 [ 344  24+0.674/(42F) — 3.44/(2F)/?

fapp = 5 172 9 (825)
Re \ (21)/ 1+ 0.000029(=z7)
L —— 8.26
? dhydr - Re ( )
dhydr = 2 hspalt (827)
Re = s hydr (8.28)
n

8.3 Numerische Berechnungsmethode

Die numerische Losung der Reakormodellgleichungen erfolgt mit Hilfe des Pro-
grammpaketes PDEXPACK [68], eine Simulationsumgebung basierend auf dem
Losungsalgorithmus PDEX [67] zur Losung parabolischer Differentialgleichungen
in einer Raumdimension. Die besondere Leistungsstiarke von PDEXPACK liegt zum
einen in der einfachen Implementierung der Modellgleichungen durch definierte Be-
nutzerschnittstellen zum anderen in der adaptiven Losungsmethode. Durch den Algo-
rithmus wird das Zeit- und Ortsgitter so an den Losungsverlauf angepalit, dal® Diskre-
tisierungsfehler minimiert werden.
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8.4 Temperaturverhalten beider Reaktorkonzepte

8.4.1 \Vergleichsgrundlage

Um beide Reaktorkonzepte miteinander vergleichen zu kénnen, werden die Parameter
so gewahlt, daB sich in beiden Fallen die gleiche Katalysatormasse und der gleiche
Leeraumanteil ergibt. Fiir den Wandreaktor wird eine Schichtdicke von 1 mm ange-
nommen, fiir die Katalysatorpellets werden Kugeln von d, = 3 mm bei einem Leer-
raumanteil von ¢ = 44 Vol% in einem Rohr von d; = 24 mm gewahlt!. Fir den
Leerraumanteil des Spaltes im Wandreaktor erhalt man:

VG —+ VKat (2 ‘ hKat + hSpalt) : bSpalt . LR (2 : hKat + hSpalt)

Daraus lafRt sich mit den angegebenen Werten eine dquivalente Spalthdhe von h gy =
1.6 mm ermitteln.

Fur einen gemeinsamen Vergleich ist weiterhin die Unterbringung der gleichen
Katalysatormasse in beiden Reaktionsrdumen mal3gebend, da der Umsatz stark von
der Gesamtmasse des Katalysators abhéngt. Fir die Katalysatormasse im KFBR erhalt
man:

mispr = 05" Vi&thr = 05" (1—€%) - Virpr = 05" (1—%)nR{Lg (8.30)

@ |4 hspait - bspait - Lr spair (8.29)

Fur die im Wandreaktor eingebrachte Katalysatormenge ergibt sich analog:

mg%R = QKat VI?V?}R = QKat . (1 — EG) . bSpalt . (2 kKat -+ hSpalt) . LR (831)
Aus GlI. (8.30) und GlI. (8.31) ergibt sich die Breite des Spaltes zu
7 R?

bSpalt - (2 kKat+hSpalt) (832)
Mit Gl. (8.32) und den festgesetzten Parametern ergibt sich eine Spaltbreite von
bspair = 126 mm. Flr die Vergleichsrechnungen werden gema Tab. 8.1 fiir beide
Reaktoren gleiche Bedingungen angenommen, wobei die Querschnittsbelastung ge-
genuiber technischen Betriebsbedingungen von tber 72 = 3 m—fﬁ niedriger ist. Diese
geringere Belastung wurde in Anlehnung an die Daten von Sharma [86] angesetzt, um
einen gezielten Vergleich der Ergebnisse zu gewinnen [84].

8.4.2 Ausbeuteverhalten beider Reaktorkonzepte bei Anderung
der Kuhlmitteltemperatur
Schwarz hat in ihrer Studienarbeit einen Simulationsvergleich zwischen dem kata-

lytischen Festbettreaktor und dem katalytischen Wandreaktor auf Basis der Sharma-
Kinetik durchgefiihrt [84]. Die Kinetikparameter wurden dabei an die MeRdaten von

Daten entnommen von Sharma[86]. Auf Basis dieser Daten konnten mit den verdffentlichten Daten
von Sharma vergleichbare Resultate in den Simulationen erzielt werden, s. [84].
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| Parametersatz fiir Vergleichssimulationen |

Parameter KFBR KWR
Reaktorlénge [m)] 5 5
Rohrdurchmesser [mm] 24 -
Spalthdhe [mm)| - 1.6
Spaltbreite [mm)] - 126
Katalysator Kugeln, d, = 3 mm | Beschichtung, 1 mm
spezifische Oberflache [%Qt] a, = 2000 asfe = 1250
Leeraumanteil [%] ’ 44 44
Hohe des Katalysatortrégers [mm] - 10
Reaktorwandstérke [mm] vernachléssigt 5
Zulauftemperatur [°C'] T+ =180
Zulaufkonzentration Butan [V ol %] Yp, = 1.86
Gasquerschnittsbelastung [m§-‘;ec m? = e%m, = 1.35

Druck im Ablauf [bar] p =12

Tabelle 8.1: Parametersatz fiir den Vergleich der Reaktorkonzepte.

Sharma neu angepal’t, so dal} die daraus resultierende Brutto-Kinetik die Daten z. T.
besser wiedergab als die Ergebnisse von Sharma selbst?. Die daraus resultierenden
Ergebnisse sind in Abb. 8.5 zusammengefalst. Wahrend mit zunehmender Kihimittel-
temperatur die Hot-Spot-Temperatur des Festbettreaktors exponentiell ansteigt, verhalt
sich die vergleichbare Maximaltemperatur des Wandreaktors quasi linear. Ab einer
KuhImitteltemperatur von 7, = 405 °C' ist eine hohe parametrische Sensitivitét des
Festbettreaktors festzustellen, ab 7, = 410 °C' ist mit einem Durchgehen des Reak-
tors zu rechnen. Aufgrund des Hot-Spots kdnnen im Festbettreaktor bei niedrigeren
Kihlmitteltemperaturen vergleichsweise hohere Umsétze als im Wandreaktor erzielt
werden, da dieser sich praktisch isotherm verhélt: fur gleiche Umsdtze muf? im Wand-
reaktor die Kiihlmitteltemperatur um ca. 20 K gegeniiber dem Festbettreaktor ange-
hoben werden. Vergleicht man beide Konzepte bei einem technisch relevanten Butan-
Umsatz von 90 % erhdlt man im Festbettreaktor eine Selektivitdt beziiglich MSA von
SEEBR — 61 %, im Wandreaktor von ca. SKWE = 64 %. Insgesamt ist auch die Aus-
beute mit VXY E = 59% nur geringfiigig hoher als im Festbettreaktor, die hier im
Optimum bei YEIPE = 56 % liegt.

Somit ist unter gleichen Betriebsbedigungen und gleicher Katalysatoraktivitat nur
eine geringe Leistungssteigerung durch den Einsatz eines katalytischen Wandreaktors
zu erwarten. Ahnlich wie bei Betrachtung der Porendiffusion stellt sich die Frage, ob
sich diese Aussage andert, wenn anstelle der Sharma- die Uihlein-Kinetik eingesetzt
wird, die sich im Hot-Spot-Bereich durch eine stérkere Folgereaktion (Reaktionsschritt
r9) auszeichnet.

2Wie bereits in Abschnitt 6.3 erwihnt, ergab sich dadurch eine Erhohung aller Werte im StoRfaktor.
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Abbildung 8.5: Direkter Vergleich beider Reaktorkonzepte bei Variation der Kiihl-
mitteltemperatur unter gleichen Betriebsbedingungen: m? = 1.35%, YBu =
1.86 Vol%. Kinetikmodell: Sharma, Quelle: Schwarz [84]. Linke Abbildung:
Abhéangigkeit der Hot-Spot-Temperatur von der Kiihimitteltemperatur. Rechte Abbil-
dung: Umsatz- und Selektivitatsverhalten beider Reaktorkonzepte in Abhdngigkeit der
KihImitteltemperatur. KFBR: Rohrdurchmesser d; = 24 mm, Katalysatorpellets: Ku-

gelform (d, = 3 mm), KWR: Spaltweite s = 1.6 mm , oK = 2620 £4.
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Abbildung 8.6: Standardfahrweise im KFBR. Kinetikmodell nach Uihlein. Betriebs-
bedingungen: m? = 1.35m§gec, Ypu = 1.86V0l%. Rohrdurchmesser d; = 24 mm,

Katalysatorpellets: Kugelform (d, = 3 mm), o** = 1687 T—’;%
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Abbildung 8.7: Standardfahrweise im KWR. Kinetikmodell nach Uihlein. Betriebsbe-

dingungen: 7 = 1.35—22, yp, = 1.86 Vol%. Spaltweite hgyq; = 1.6 mm, Kataly-
satorschichtdicke h® = 1.6 mm, ¥ = 1687 £
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Die Vergleichsergebnisse zwischen Festbett- und Wandreaktor, gerechnet mit der
Uihlein-Kinetik, sind in Abb. 8.6 und Abb. 8.7 dargestellt. Variiert wurde wiederum
die Kihltemperatur, jeweils in dem in den Abbildungen dargestellten Bereich. Man
erkennt, daR der Bereich hoher parametrischer Empfindlichkeit im Festbettreaktor hier
bereits bei 395 °C' beginnt und die Reaktion bei 400 °C’ durchgeht. Demgegentiiber
ist im Wandreaktor im gesamten Variationsbereich von 7, = 380 °C' bis 480 °C' ein
Betrieb ohne erhohte parametrische Empfindlichkeit moglich. Das ist darauf zurtick-
zufiihren, daB selbst bei einem unselektiven Betrieb bei 7, > 450 °C' die Maximaltem-
peratur im Katalysator um kaum mehr als 10 °C' iiber der Wandtemperatur ansteigt.

Obwonhl auch in dieser Simulation die maximale Ausbeute im Wandreaktor nur et-
wa 3 % hoher ausfillt als im Festbettreaktor, zeigen die Ortsprofile deutlich, daB sich
der Festbettreaktor dabei unmittelbar an der Durchgehgrenze befindet. Das bedeutet,
daf? in einem groRtechnischen Rohrbiindelreaktor mit vielen tausend Rohren ein deutli-
cher Sicherheitsabstand zu dieser Stabilitdtsgrenze eingestellt werden mif3te, wodurch
sich der tatséchliche Ausbeute-Unterschied deutlich vergroRert.

8.5 Reaktionsfuhrung mit getrennten Kihlkreislaufen

Die Standardkiihlung bei partiellen Oxidationsreaktionen, bei der das fliissige Kiihl-
mittel mit hoher Umwaélzgeschwindigkeit auf nahezu konstanter Temperatur gehal-
ten wird, stellt nicht immer den optimalen Betrieb dar. Eine verbesserte Tempera-
turfihrung kann erreicht werden durch:

e SCHICHTUNG DES REAKTORS. In diesem Fall wird in der Hauptreaktionszo-
ne das Katalysatormaterial entweder mit Inertmaterial verdiinnt oder es werden
Pellets mit einer niedrigeren Aktivitdt und/oder grolReren Leerraumanteil wie
beispielsweise Raschigringe?, verwendet. Im Fall des katalytischen Wandreak-
tors wére eine Schichtdickeneinstellung nur erforderlich, falls im hochreaktiven
Eingangsbereich Porendiffusion zu beftirchten wére.

e NICHTISOTHERME SALZBADTEMPERATURFUHRUNG. Durch eine \erringe-
rung der Umwaélzgeschwindigkeit kann bei Gleichstromfiihrung das Tempera-
turprofil des Kihlmediums derart beeinflult werden, dal sich im Hot-Spot-
Bereich ein leicht abgesenktes, in der Auslaufzone des Reaktors ein ansteigen-
des Temperaturprofil einstellt. Dies erfordert eine sorgfaltige, problemangepalite
Auslegung des Kiihlkreislaufes [101].

e GETRENNTE KUHLKREISLAUFE. Eine weitere, jedoch konstruktiv aufwendi-
gere Variante der Temperaturfihrung besteht in der Auftrennung des Kihlkreis-
laufes in zwei oder mehrere Kiihlsegemente, s. Abb. 8.8. Wellauer konnte in
seiner Arbeit zeigen, dal} der Einsatz zweier getrennter Kihlkreisldufe im Fall

3Durch den Einsatz von Raschigringen wird zusitzlich eine verbesserte radiale Warmeleitfahigkeit,
s. Abb. D.2 im Anhang. D, und damit ein verbesserter Warmedurchgang erreicht.
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Abbildung 8.8: Festbettreaktor mit getrennten Kiihlkreislaufen.

des KFBR einen vergleichbar positiven EinfluR hat wie ein geschichteter Reak-
tor [96]. Zwar I&Rt sich ein geschichteter Reaktor durch einfache Neufiillung des
vorhandenen Reaktors realisieren, wahrend getrennte Kuhlkreisldufe eine volli-
ge Neukonstruktion des Reaktors erfordern. Allerdings ist die Anpassung der
Betriebsparameter auf z. B. Katalysatoralterung oder Durchsatzdnderungen mit
getrennten Kihlkreisldufen viel besser moglich, als mit einer einmal eingestell-
ten Katalysatorschichtung. Daher soll das Konzept getrennter Kiihlkreisldufe im
folgenden auch fiir den Wandreaktor untersucht werden. Damit wird auf die in
Abschnitt 5.2.9.2 beschriebenen Versuche mit Variation des Wandtemperatur-
profils Bezug genommen.

8.5.1 Simulationsergebnisse

In der Abb. 8.9 links sind verschiedene Temperaturprofile sowie die dazugehdrigen
Umsatz- und Selektivitdtsprofile dargstellt. Hierbei wurden bei einer konstanten Tei-
lung zweier Kiuhlkreisldufe bei z,. = 100 cm die Temperaturen beider Kiihlkreislaufe
gem. der Abbildungsbeschriftung variiert. Zundchst wird im vorderen hochaktiven Be-
reich die Kiihmitteltemperatur 7., auf 380 °C' so niedrig gesetzt, daR die Umsitze
knapp tber 30 % und die Selektivitdten Uber 60 % betragen. Dann wird schrittwei-
se die KihImitteltemperatur 7, auf 400 °C' , 410°C und 420 °C angehoben, so
dal Umsétze von 90 % bei einer Selektivitdt von 50 % im Reaktor erreicht werden.
Der Reaktor mit nur einem Kihlkreislauf kann vergleichsweise nur einen Umsatz von
85 % bei einer Selektivitadt von 48 % erreichen, wobei er sich dabei an der Stabilitats-
grenze befindet. Wird die Kihmitteltemperatur der ersten Reaktionszone statt 380 °C
auf 375 °C’ abgesenkt, wobei die Temperatur der zweiten Zone auf 420 °C' belassen
wird, so ist wiederum ein Durchgehen des Reaktors zu erkennen. Offensichtlich muss
im ersten Reaktionsbereich ein gentigend hoher Vorumsatz erzielt werden, um das Ri-
siko einer unerwiinschten heftigeren Reaktion in der zweiten Hauptreaktionszone zu
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verhindern.

Ein weiterer festzulegender Parameter ist der Ort ., an dem die Trennung bei-
der Kihlkreislaufe erfolgen soll. Variationsrechnungen hierzu sind in Abb. 8.9 rechts
dargestellt. Es zeigt sich hier, dal eine Aufteilung in zwei verschiedene Kiihlsegmen-
te nicht zu schnell nach Reaktoreintritt erfolgen darf, da sonst wiederum ein Durch-
gehen der Reaktion zu befirchten ist. Wird der Ort der Teilung bis in Reaktormitte
verschoben, so sinkt wiederum der Reaktionsumsatz und damit auch die Ausbeute.
Ein Optimum fir die Teilung der beiden Kihlkreisldufe wird in einem Bereich um
xre. = 100 ¢m liegen. Insgesamt ergibt sich wie erwartet durch eine Aufteilung in zwei
Kuhlkreisldufe eine geringere parametrische Sensitivitat bei vergleichsweise hdherer
Ausbeute als im Standard-Festbettreaktor.

Eine Aufteilung in zwei verschiedene Reaktionszonen fir das Wandreaktorkon-
zept bringt nur einen sehr geringen Vorteil. Die Simulationen in Abb. 8.10 zeigen nur
eine geringfugige Verbesserung gegeniiber der isothermen Fahrweise (Abb. 8.7). Bei
gleichem Umsatz von ca. 90 % konnen durch eine Teilung der Kiihlkreislaufe Selekti-
vitétssteigerungen von ca. 1 — 2 % erreicht werden. Da das den Simulationsrechnun-
gen zugrunde gelegte Kinetik-Modell wie schon in Kapitel 6 dargestellt von einem
festen CO/C O,-Verhdltnis ausgeht, wéhrend im Experiment eine zunehmende Hem-
mung der C'O,-Bildung (Totaloxidation) mit steigendem Reaktionsfortschritt beob-
achtet wurde, fallt die rechnerische Ausbeutesteigerung geringer aus als experimentell
ermittelt. Insgesamt scheint aber der Vorteil einer gestuften Temperaturfiihrung im Fall
des Wandreaktors verglichen mit dem Festbettreaktor nur gering.

8.6 EinfluR der Warmeleitfahigkeit des Katalysator-
tragers

Durch die Verwendung von Edelstahl als Katalysatortrager und der damit verbunde-
nen hohen Warmeleitfahigkeit von A = 21 - werden Wérmedurchgangszahlen U,
vom Katalysator zum Kiihimedium von tber 1000 mVZVK erreicht. Im folgenden soll ab-
geschétzt werden, wie sich das Verhalten des Wandreaktors d@ndert, wenn stattdessen
ein schlechter warmeleitendes keramisches Material als Katalysatortrager eingesetzt
wird. Dabei wird die Dicke des Tragermaterials wie in Tab. 8.1 vermerkt zu 10 mm an-
gesetzt. Abb. 8.11 zeigt die simulierten Temperatur-, Umsatz- und Selektivitatsprofile
fur verschiedene Warmeleitfahigkeiten des Katalysatortragers fur die MSA-Synthese
mit gestufter Kuihlkreistemperaturfiihrung. Es ist zunéchst erstaunlich, daR die Warme-
leitfahigkeiten bis auf ca. 1/20 des Stahlwertes gesenkt werden kdnnen und immer
noch ein quasi-isothermes Verhalten aufrecht bleibt. Erst ab Warmeleitfahigkeiten von
unter 1 2= bilden sich in den Hauptreaktionszonen zunehmend Ubertemperaturen aus
und man erhélt ein dhnliches Verhalten wie im Festbettreaktor. Ein Grund fur dieses
Verhalten liegt in der zusatzlichen Kiihlung des katalytischen Schicht durch den Gas-

strom selber, wobei in dem hier gezeigten Fall ein Warmetibergang von a;; = 118 szVK
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Abbildung 8.9: Reaktionsfiihrung mit zwei Kihlkreislaufen im KFBR. Kinetikmo-
dell nach Uihlein. Betriebsbedingungen: m? = 1.35—59— yp, = 1.86 Vol%. Rohr-
durchmesser d; = 24 mm. linke Abbildungen: konstante Teilung bei z7. = 100 cm.
KihImitteltemperaturen: T,;, = 380°C , T,, = 400°C (—), T., = 380°C ,
T, =410°C (), Ty = 380°C , T,y = 420°C (--), T.1 = 385°C , Too = 420 °C
(--), T, = 375°C , T,y = 420°C (- - -). rechte Abbildungen: 7,; = 380°C ,
T., = 410°C , xr. = 50em (—), T,y = 380°C , T,y = 420°C , 27, = 100 cem (- -
), T = 380°C , T,y = 420°C' , zr, = 50cem (- -), Toy = 380°C , Ty = 420°C,
Tre =175¢m (—-), T,y = 380°C , T,y = 420°C' , e = 175¢em (- - -)
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Abbildung 8.10: Reaktionsfiihrung mit zwei Kihlkreislaufen im KWR. Kinetikmodell
nach Uihlein. Betriebsbedingungen: m? = 1.35%, Yy = 1.86V0l%. of* =

1687 £4. linke Abbildung: T.; = 400 °C', T, = 420,430, 440, 460°C (aufsteigend).
rechte Abbildung: 7, = 400, T,, = 420 °C' . Teilung zr. = 50, 100, 150, 200 cm
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Abbildung 8.11: EinfluB der Warmeleitfahigkeit des Katalysatortragers im KWR.

erreicht wird. Der Wandreaktor bietet somit zusatzlich den Vorteil, dal auch Trager-
materialen mit weitaus geringeren Leitfahigkeiten als Edelstahl verwendet werden
kdnnen, ohne dal? auf ein isothermes Verhalten verzichtet werden muf3. Anhand dieses
Simulationsbeispiels kann man wiederum sehr gut erkennen, dal ein Hot-Spot keinen
wesentlichen EinfluB auf das Selektivitdtsverhalten hat, der Selektivitatsverlust betragt
gegeniber dem isothermen Fall ca. 5 %. Im gleichen MaRe steigt auch der Gesamtum-
satz, so daB die Ausbeute nahezu konstant bleibt.

8.7 Zusammenfassung

Im direkten Simulationsvergleich beider Reaktorkonzepte zeigen sich insgesamt die
experimentellen Ergebnisse bestétigt: Wahrend der Festbettreaktor aufgrund seiner
stark limitierten radialen Wéarmeabfuhr im Bereich hoher Umsétze aufgrund sei-
ner starken parametrischen Sensitivitdt zum Durchgehen neigt, kann der katalytische
Wandreaktor quasi in jedem beliebigen Temperaturbereich stabil betrieben werden.
Dal’ durch die isotherme Fahrweise auch geringfligig hthere Ausbeuten bis zu 2-3
% im Wandreaktor erzielt werden kdnnen ist dabei ein positiver ,,Nebeneffekt‘. Wie
im Experiment bereits bestatigt, ist der Einflul} des Hot-Spots auf die Selektivitét der
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MSA-Synthese weniger ausgepragt als zundchst angenommen. Ab Umsétzen Uber
80% ist, verbunden mit einer entsprechend hohen Reaktionstemperatur, ein merklicher
Selektivitatsverlust zu verzeichnen.

Durch die Reaktionsfiihrung der MSA-Synthese im Festbettreaktor mit zwei ge-
trennten Kihlkreislaufen wird gegeniiber der Standardfahrweise eine Ausbeutesteige-
rung von ca. 2 — 3% erreicht. Durch das Auseinanderziehen in zwei Reaktionszonen
wird die parametrische Empfindlichkeit erheblich geddampft, doch kdnnen auch hier
nicht beliebige Temperarurbereiche gefahren werden. Ebenfalls darf die erste Reakti-
onszone nicht zu dicht auf die zweite folgen, das sonst ein Ziinden der Reaktion in der
zweiten Reaktionszone erfolgt, sofern die KuhImitteltemperatur hoch genug ist. Hier
fallen beide Reaktionszonen quasi wieder zu einer einzigen zusammen und es ist mit
einem Durchgehen der Reaktion zu rechnen. Bemerkenswert ist jedoch, daR durch die
Reaktionsfuhrung mit zwei Kiihlkreislaufen im Festbettreaktor gleiche bis geringfuigig
hohere Ausbeuten als im rein isothermen Wandreaktor erzielt werden konnen. Im ge-
stuft gekuihlten katalytischen Wandreaktor kbnnen zwar gegeniiber dem rein isother-
men Betrieb ebenfalls Ausbeutesteigerungen von ca. 2% erreicht werden, jedoch liegt
die Ausbeute im gestuften Wandreaktor nicht iber der des Festbettreaktor. Ursache
hierfur ist, daR das Temperaturniveau im Wandreaktor bei gleichen Umsétzen generell
hoher einzustellen ist als im Festbettreaktor. Wird das isotherme Temperaturprofil Gber
440 °C' in der Auslaufzone gehalten, so werden zwar hohe Umsitze erzielt, die jedoch
durch entsprechend hohe Selektivitatsverluste erkauft werden miissen.

In der Simulation konnte in Ubereinstimmung mit den Experimenten gezeigt
werden, da mit dem isothermen katalytischen Wandreaktor auf Seite der Tempera-
turfihrung das Potenzial der MSA-Synthese im Festbettreaktor nahezu ausgereizt ist.
Dal die Ausbeutesteigerung nur wenige Prozent betrégt ist in der Kinetik der Butanak-
tivierung begriindet: da die Aktivierungsenergien der Synthese wie der Totaloxidation
sehr eng beieinander liegen, kann durch eine isotherme Reaktionsfiihrung nur bedingt
eingegriffen werden. Die Folgereaktion, also die Oxidation des Wertproduktes, ist, wie
auch die Versuche gezeigt haben, so hoch akiviert, daR erst ab einer Temperatur von
liber 440 °C mit SelektivittseinbuRen gerechnet werden muss.

Aus reaktionstechnischen Gesichtspunkten ist der Festbettreaktor mit zwei Kiihl-
kreisldufen einem Reaktor mit einem Kihlkreislauf vorzuziehen, wobei Ausbeuten
erzielt werden, die denen eines isothermen Wandreaktors sehr nahe kommen.



Kapitel 9

Das Faltreaktorkonzept fur die
Methanol-Dampfreformierung

Fur die grofRe Klasse der technisch durchgefiihrten stark exothermen partiellen Oxi-
dationsreaktionen wurde am Beispiel der MSA-Synthese gezeigt, dal} durch den Ein-
satz eines Wandreaktorkonzeptes eine verbesserte Reaktionsfiihrung erreicht werden
kann. Hier war es Hauptziel, durch eine sehr gute Warmeabfuhr an das KiihImittel ein
Durchgehen der Reaktion zu vermeiden und dabei gleichzeitig eine hohe Selektivitét
zu sichern.

Ein zweites interessantes Einsatzgebiet solcher Wandreaktorkonzepte stellt die au-
totherme Kopplung exo- und endothermer Reaktionen dar. Hier besteht die Aufga-
be darin, die fir die Durchfiihrung der endothermen Reaktion erforderliche Warme
durch direkte Einkopplung tber eine Verbrennungsreaktion bereitzustellen. Aufgrund
des sehr guten Warmeaustauschs wird im Wandreaktor eine Vermeidung von Uber-
(exotherme Reaktion) und Untertemperaturen (endotherme Reaktion) erwartet. Ent-
sprechende Vorarbeiten wurden von Frauhammer in einem keramischen, beschichte-
ten Monolithen durchgefiihrt [39]. Als reaktionstechnisches Beispiel wurde dort die
Hochtemperatur-Dampf-Reformierung von Methan untersucht. Als Problem erwies
sich dabei die Separation der Hauptreaktionszonen von Verbrennungsreaktion und
der endothermen Dampfrefomierung, so da hohe Maximaltemperaturen im Reaktor
> 1500 °C" und sehr steile Temperaturgradienten zu materialtechnischen Problemen
fuhrten.

Daher wird hier eine andere Beispielreaktion, die endotherme Dampfreformie-
rung von Methanol untersucht. Der daftir erforderliche Temperaturbereich bewegt sich
zwischen 250 — 350 °C' und erfordert keine speziellen Werkstoffe. Ein interessanter
Einsatzbereich dieser Reaktion ist die Bereitstellung von Wasserstoff fir Membran-
Brennstoffzellen fiir den mobilen oder stationdren Betrieb. Da bei der Reformierung
von Methanol C'O-Konzentrationen (~ 2 — 3 V0l%) erreicht werden, die fiir den Be-
trieb einer Niedertemperatur-Brennstoffzelle (PEM) viel zu hoch sind (maximale CO-
Konzentration = 50 ppm), ist eine zusétzliche C'O-Reinigung des wasserstoffreichen
Reformats notwendig. Hier bietet sich als erste MaRRnahme eine Kopplung der Refor-

136
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mierung mit einer Niedertemperatur-Shift-Reaktion an.

Als konstruktive Variante zum Wandreaktor wird hier das sog. Faltreaktorkonzept
[40] genutzt, dessen Erprobung bereits von Frauhamer [39] erfolgreich durchgefiihrt
wurde.

Im nachfolgenden Abschnitt wird zundchst auf die Reaktionen der Dampfreformie-
rung sowie auf kinetische Voruntersuchungen in einem Festbettreaktor eingegangen.
Der anschliessende Abschnitt behandelt den Aufbau und die Grundziige des Faltreak-
torkonzeptes. Die sich daran anschlieRenden Simulationsstudien des Faltreaktorkon-
zeptes zur Kopplung der exothermen Wasserstoffverbrennung mit der endothermen
Methanolreformierung sowie die Integration einer Niedertemperatur-Shift-Stufe in den
Reaktor zeigen die wichtigsten Parameter zur Auslegung solch eines Reaktors auf. Auf
Grundlage der Simulationsrechnungen wurde ein Reformer zur Erzeugung von 1 kW
Wasserstoff entwickelt und zusammen mit einer Versuchsanlage aufgebaut. Der Re-
former im Labormalistab, die Versuchsanlage sowie erste experimentelle Ergebnisse
sind Gegenstand des letzten Abschnittes.

9.1 Das Reaktionssystem der Methanol-Dampf-
Reformierung

9.1.1 Kinetische Voruntersuchungen im Festbettreaktor

Ahnlich wie bei der MSA-Synthese sind in der Literatur fiir die Methanolreformie-
rung nur wenige kinetische Modelle vorhanden. Ein von Amphlett und Mitarbeitern
1994 veroffentlichtes Kinetik-Modell [5] konnte zwar fiir erste Rechnungen herange-
zogen werden, fiir genauere Untersuchungen erwies es sich jedoch als weniger brauch-
bar [10]. Insbesondere fehlte eine Formulierung fur die Wasser-Gas-Shift Reaktion,
so daR damit eine Modellierung der integrierten Shift-Stufe nicht moglich ist. Das
vereinfachte Reaktionssystem der Methanolreformierung besteht aus der eigentlichen
Reformierreaktion (9.1), der ,,Methanol-Zerfalls“-Reaktion (9.2) und der Wasser-Gas-
Shift Reaktion (9.3). Die Wasser-Gas-Shift Reaktion 14t sich als Linearkombinati-
on der beiden erst genannten Reaktionen formulieren und kann fiir die Bilanzierung
entfallen; da sie jedoch tatséchlich ablduft, darf ihre Reaktionsgeschwindigkeit nicht
vernachlassigt werden.

CH3;0H + H,O0 & CO; + 3H, ,ARY = +49.5k—‘]l (9.1)
mo

CHsOH = CO + 2H, ,AR% = +90.7k—‘] (9.2)
mol

CO + H,0 = COy + Hy ,AR%, = —41.2]“—‘][ (9.3)
mo

An einem NTS-Katalysator (BASF K3-110) wurden in dem in Kapitel 4 be-
schriebenen Rohrreaktor kinetische Untersuchungen durchgefiihrt. Der Katalysator-
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Abbildung 9.1: Skizze des eingesetzten Festbettreaktors fiir die Untersuchungen
der Methanol-Dampf-Reformierung (rechts) und ein beispielhaftes, axial gemesse-
nes Temperaturprofil (links). Versuchsbedingungen: T; = 280°C , S/M = 1.3,

m, = 0.5 XL
m=“ s

Vollkontakt mit der Zusammensetzung CuO/ZnO /AlsO3 wurde in Form von Bruch-
gut in den Festbettreaktor, wie in Abb. 9.1 dargestellt, eingefullt. Der Aufbau und
die Peripherie der Versuchsanlage sind in Abschnitt 9.6 beschrieben, weitere Details
befinden sich in [65]. In Analogie zu den Versuchen der MSA-Synthese im Festbett-
reaktor zeigte sich in den Experimenten zur Methanol-Dampfreformierung ein aus-
gepréagter ‘Cold-Spot’im Temperaturverlauf in der Hauptreaktionszone. Diese befin-
det sich im Anschlul? an die inerte Schittung im vorderen Bereich des Katalysators
und fiihrt bei hohen Reaktionstemperaturen von 280 °C' zu Temperaturabsenkungen
von ber 50 K, s. Abb. 9.1 (rechts). Offensichtlich kann die erforderliche Warmemen-
ge aufgrund mangelnder radialer Warmeleitféhigkeit nicht ausreichend antransportiert
werden. Ein Wandreaktorkonzept mit optimierten Warmetransporteigenschaften und
damit nahezu isothermer Fahrweise wirde daher dem einfachen schiittungsgefillten
Festbettreaktor tiberlegen sein.

Die reaktionstechnischen Untersuchungen erfolgten bei verschiedenen
Durchsétzen, Temperaturen und Feedzusammensetzungen, gekennzeichnet durch
das molare Steam-to-Methanol-Verhéltnis (S/M). Eine Ubersicht der Variation der
Versuchsparameter gibt Tab. 9.1. Das Steam-to-Methanol-Verhéltnis wird anhand
eigener Messungen im katalytischen Zapfstellenreaktor zu S/M = 1.3 festgelegt und
entspricht damit einem sinnvollen Kompromiss zwischen geringer CO-Konzentration
und der zusatzlich aufzubringenden Verdampfungsenergie des Uberstochiometrisch
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Querschnittsbelastung m, : 0.5—-0.75 %
Temperatur der Heizschalen Ty 215 —280°C
Steam-to-Methanol-Verhéltnis S/AM  : 0.8 — 2

Druck p : 1500 mbar
Katalysatormenge . 80g¢

Dichte des Katalysators o° : 1200 24
Leerraumanteil £¢ . 0.35

Tabelle 9.1: Variationsbereiche der \ersuchsparameter im Festbettreaktor sowie wei-
tere feste \ersuchsparameter.

zudosiertem Wassers. Abb. 9.2 (oben und unten) zeigen die gemessenen CO-
Konzentrationsverldufe des trockenen Produktgases im Festbettreaktor bei zwel
verschiedenen mittleren Wandtemperaturen des Reaktors fur S/M-Verhéltnisse von
0.8 — 2.0. Es zeigt sich hier deutlich, dal} unterhalb des stochiometrischen Wertes von
S/M = 1 aufgrund des verstérkt ablaufenden Methanol-Zerfalls ein starker Anstieg
der CO-Konzentration zu verzeichnen ist. Erst oberhalb von Werten von S/M > 1.6
ist der EinfluB des S/M-Verhéltnisses auf die C'O-Bildung gering anzusehen. Es
zeigt sich ebenfalls die starke Empfindlichkeit der C'O-Konzentration beziglich
der Temperatur: werden bei stochiometrischen Betrieb von S/M = 1 bei einer
Temperatur von Ty = 250 °C' 1.8 Vol% im Reaktorablauf gemessen, so steigt dieser
Wert bei Ty = 265°C  bereits auf 3V 0l% an. Auch bei iberstdchiometrischem
Betrieb sollte beziglich der CO-Konzentration der Temperaturfiihrung besondere
Beachtung geschenkt werden wie die experimentellen Ergebnisse fir S/M = 1.2 und
S/M = 1.4 zeigen. Bei der htheren Reaktionstemperatur ergeben sich hier um bis zu
50 % hdhere C'O-Konzentrationen als bei der niedrigeren Reaktionstemperatur.

Der Methanol-Umsatz nimmt bis zu einem S/M-Verhéltnis von ca. 1.2 stark zu
und bleibt dann wie in der Legende von Abb. 9.2 (oben, Ty = 250 °C') gezeigt na-
hezu konstant. Der gleiche Trend konnte auch anfanglich bei der hdheren Reaktions-
temperatur von T = 265 °C ermittelt werden (Abb. 9.2, unten, Ty = 265 °C ),
jedoch fihrten dann melitechnische Probleme zu erheblichen Abweichungen von
bis zu 20 % verglichen mit den theoretisch vorausberechneten [65]. Ursache hierfiir
war die indirekte Berechnung des Methanol-Umsatzes aus dem Gesamtvolumen-
strom der gasformigen Produkte sowie der Wasserstoff- und CO-Konzentration. Da-
bei erwies sich die Volumenstrommessung ber einen thermischen Massenflumes-
ser (s. a. Abschn. 9.6.2) trotz seiner Kalibrierung auf Gasmischungen in der Pra-
xis als zu fehleranféllig. Die Einstellung eines molaren Steam-to-Methanol-Verhalt-
nisses von S/M = 1.3 erscheint hier als ein guter Kompromiss zwischen Umsatz,
CO-Konzentration und dem zusétzlichen Energieaufwand der Verdampfung des Uber-
schulRwasseranteils des Feeds in einer realen Anwendung.
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Abbildung 9.2: EinfluR des Steam-to-Methanol-Verhéltnisses auf den Verlauf der CO-
Konzentration (trockenes Produktgas) im katalytischen Zapfstellenreaktor bei Ty =
250 °C' und Ty = 265 °C' . Querschnittsbelastung: 7, = 0.5 5.

S
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Abbildung 9.3: Vergleich von Experiment im katalytischen Festbettreaktor und Si-
mulation mit dem Modell nach Peppley, Gl. 9.8 bis GI. 9.10. Versuchsbedingungen:
Querschnittsbelastung m, = 0.5 n’f;’s, Steam-to-Methanol-Verhéltnis: S/M = 1.3,

Systemdruck : p = 1500 mbar, Katalysator: BASF K3-110.

9.1.2 Reaktionskinetik
9.1.2.1 Kinetik der Methanol-Dampf-Reformierung

In einer neueren Reihe von Veroffentlichungen von Peppley, Amphlett und Mitar-
beitern [75, 74] sowie Asprey und Mitarbeitern [6], wurde fur den BASF K3-110-
Katalysator ein umfassendes Kinetikmodell vorgestellt. Dieses Modell beinhaltet alle
drei Hauptreaktionen (9.1) bis (9.3) sowie die Limitierung der Reaktionsgeschwindig-
keit durch das chemische Gleichgewicht, das sich jedoch nur fiir die Wasser-Gas-Shift
Reaktion bemerkbar macht, wahrend die beiden anderen Reaktionen praktisch nicht
gleichgewichtshemmt sind.

Das Kinetik-Modell von Peppley, GI. (9.8) bis Gl. (9.10) kann die im Festbettre-
aktor gemessenen Werte gut wiedergeben (Abb. 9.3). Bezliglich der Auswertung wur-
de wiederum ein einfaches, quasi-homogenes Festbettreaktormodell zugrunde gelegt,
Gl. 9.4 bis Gl. 9.7, wobei zusétzlich die starke Anderung der Warmekapazitat auf-
grund der Zusammensetzung und die Temperaturabhéngigkeit der Reaktionsenthalpi-
en mit berticksichtigt wurde. Fur den Warmedurchgangskoeffizienten wurde ein Wert

von U, = 150 m‘;"K eingesetzt, die weiteren Parameter sind in Tab. 9.1 sowie im An-




142 KAPITEL 9. DAS FALTREAKTORKONZEPT

hang D.2 angegeben.

d . 3
mz% = MWj(l—SG) QS Zyi]’ri ]:CH3OH,COQ (94)
i=1
dT 3 2
epri,— = (1—e%)0°Y 1 (—AHg;) — Uy — (T — Tx) (9.5)
dZ im1 ’ Rt
J
0 = ¢— > wjcy (9.6)
7j=1
J J A
0 = (-AHgy) = [ S wAH + 30, [ dT) 9.7)
j=1 i=1 o

Das Temperaturverhalten des Methanol-Umsatzes und insbesondere der C'O-Gehalt
werden gut durch das Modell beschrieben. Beide Faktoren sind fiir die spétere Be-
wertung und Einschétzung der Simulationsergebnisse wichtig. Es sei erwahnt, dal al-
le Kinetikparameter der Original-Veroffentlichung entnommen wurden und nur eine
Anderungen an die eigenen MeRdaten erforderlich war: lediglich der StoBfaktor der
Wasser-Gas-Shift wurde auf Grundlage eigener Messungen gegeniber der Originalar-
beit um den Faktor 8 angehoben, da der Katalysator hier eine hohere Aktivitdt besal
als in [75, 74] angegeben. Die Versuche zur Wasser-Gas-Shift-Reaktion sowie die An-
passung des Stolfaktors &3 sind in [65] bzw. [91] beschrieben.

- pongon __Piypcos o1 o
st _ k1 Kegom ( i ) (1 - K;quCIQ‘IsOHPHzo) Cs C
1 =
* p * * p
(1 + KCHSO(U < CH/pLHOQH + Kcoow Pcos /Py + Ko yay /7];211(:)) (1 + \/KHTpH?)
(9.8)
* PcH30H P% pco T ~T
rSfc _ k2 KCHgO(l) ( P, ) (]- - K;qp20H3OH) CS2CSQa (9 9)
2 - .
(Ko (5582) K (32) (1 V)
* PcoPH50 . PH5PCOy T 2
r?‘?fc k3 KoH(l) ( P, ) (1 7K§qpcoszo> Cs, .10

2
* PCHg * * p
(1 =+ KCHSO(I) ( %H + KHCOO(I) Pco, vV P, + KOH(l) \/%))

Zur Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeiten r¢** miissen die oberflachenbezo-
genen Geschwindigkeiten r5/¢ mit der BET-Oberflache des Katalysators a?57 [gm—;}
multipliziert werden, s. Gl. (9.11).

rét = appr 1y’ (9.11)

Fur die auf die geometrische Oberfliche der katalytisch beschichteten Spacer wird
GlI. 9.11 noch zusatzlich mit der Belegungsdichte )., in 25* multipliziert, so da man
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GI. 9.12 fir die auf die dulRere Oberflache bezogene Geschwindigkeit erhélt:
,,,icat* = JaBegT ’(/)cat . T;Sfc (912)

Eine vollstdndige Zusammenfassung der verwendeten kinetischen Parameter befindet
sich im Anhang D.3.

Die Gleichgewichtskonstante jeder Reaktion wird berechnet aus der freien
Gibb’schen Enthalpie und der Temperatur gemaf

M]

Ki(T)* = exp l— RT

(9.13)
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Abbildung 9.4: Abhéngigkeit des Simultan-Gleichgewichtes des Methanol-Dampf-
Reaktionssystems von der Temperatur.

Abb. 9.4 und Abb. 9.5 zeigen das berechnete Simultangleichgewicht des Reakti-
onsystems der Methanolreformierung in Abhéngigkeit von der Temperatur bzw. vom
Systemdruck fiir ein S/M-Verhéltnis von 1.3. Aufgrund der Endothermie der Refor-
mierreaktionen nimmt mit steigender Temperatur der Gleichgewichtsumsatz zu; dieser
liegt jedoch auch bei Temperaturen unterhalb von 200 °C' liber XGC,n > 99 %, so daR
eine Gleichgewichtslimitierung der Reformierung in erster Naherung vernachléssigbar
ist. Anders verhdlt sich die Wassergas-Shift-Reaktion, die sich aufgrund ihrer Exo-
thermie mit steigender Temperatur in Richtung C'O und Wasserdampf verschiebt. Ih-
re Gleichgewichtshemmung muR} beriicksichtigt werden, falls die CO-Konzentration
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Abbildung 9.5: Abhéngigkeit des Simultan-Gleichgewichtes des Methanol-Dampf-
Reaktionssystems vom Druck.

richtig berechnet werden soll. Der EinfluR des Gesamtdruckes ist dabei eher ver-
nachldssigbar. Aufgrund der Volumenvermehrung der Reformierreaktionen nimmt der
Methanol-Umsatz mit steigenden Druck geringfiigig ab; der Einflul? ist jedoch im be-
trachteten technischen Bereich von 1 — 5 bar gering, da sich die Konzentrationsande-
rungen im Gleichgewicht nur um einige 100 ppm unterscheiden, sich also maximal in
der zweiten Nachkommastelle auswirken. Fir das Reaktionssystem der Methanolre-
formierung reicht somit eine Beriicksichtigung des (temperaturabhdngigen) Gleichge-
wichtes der Wassergas-Shift-Reaktion aus. Im Simulationsprogramm wird jedoch das
vollstandige thermodynamische Gleichgewicht beriicksichtigt.

mol
kOHQ m% pp bar? sec 100.0
T K] 300
Z K] 5000

Tabelle 9.2: Kinetikparameter der katalytischen Wasserstoffverbrennung GI. 9.16.
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Abbildung 9.6: Zum Konstruktionsprinzip des Faltreaktors: Skizze des Faltbleches und
der Spacer-Strukturen (links), prinzipieller Aufbaus des Reaktors (Mitte) und Struktu-
rierung des Methanol-Reformers (rechts).

9.1.2.2 Kinetik der Wasserstoffverbrennung

Die Kinetik der katalytischen Verbrennung gemaR der stochiometrischen Gleichung

1 kJ
Hy + =0y — Hy,O [ ARY = —241.8 — (9.14)
2 mol
an einem Edelmetallkatalysator ist aus [56] entnommen und wird durch einen einfa-

chen Potenzansatz berechnet (Parameter s. Tab. 9.2):

ru, = km, p}qbpgz (9.15)
mit
E (1 1
Br

9.2 Das Modell des Gegenstrom-Faltreaktors

9.2.1 Grundlagen und Prinzip des Gegenstrom-Faltreaktors

Bevor im nédchsten Abschnitt auf die Modellbildung eingegangen wird, sollen an die-
ser Stelle grundlegende Prinzipien und die Funktionsweise des Gegenstromreaktors,



146 KAPITEL 9. DAS FALTREAKTORKONZEPT

soweit sie fur das Verstdandnis notwendig sind, erldutert werden. Die Bezeichnung
»Faltreaktor* beruht auf der zieharmonika-&hnlichen Faltung eines Bleches, das, wie
in Abb. 9.6 angedeutet, zwei Reaktionsrdume voneinander trennt. Auf diese Weise
entstehen eine Vielzahl schmaler, rechteckformiger Kanéle, die eine hohe spezifische
Oberflache fiir den Warmeaustausch zwischen den beiden Rdumen bereitstellen. Daher
bietet sich diese Bauweise fur die direkte thermische Kopplung einer endothermen mit
einer exothermen Reaktion an, wobei kleine Spaltweiten im Millimeter-Bereich anzu-
streben sind. In Bezug auf die Stromfiihrung ist bekannt, daR ein hoherer thermischer
Wirkungsgrad bei Gegenstromfahrweise im Gegensatz zur Gleichstromfiihrung erzielt
wird [89]. DaR eine Gegenstromfiihrung fiir die Integration einer NTS-Stufe in den Re-
aktor notwendig ist, wird in einem spadteren Abschnitt erldutert. Wirde das Faltblech
auf beiden Seiten mit den fiir die Reaktionen spezifischen Katalysatoren beschichtet,
so lage ein ,.echtes* Wandreaktorkonzept vor. Allerdings fuhrten fertigungstechnische
Gesichtspunkte und die Notwendigkeit den Katalysator ggf. auswechseln zu kdnnen
zu einer modifizierten Losung. Dabei wird der Katalysator auf sog. Spacer-Strukturen
aufgebracht, die in die Rechteckkanéle eingelegt werden. Diese Strukturen haben fol-
gende Funktionen zu erfullen:

e Sie dienen als Abstandhalter zwischen den Kanalen und versteifen die Konstruk-
tion bei Differenzdriicken zwischen den getrennten Reaktionsraumen.

e Sie sollen leicht ausgewechselt werden kdnnen.

e Fir den Warme- und Stofftransport zwischen Gas- und Katalysatorphase sol-
len sie eine hohe spezifische Oberflache und fir die katalytische Reaktion eine
ausreichende Katalysatorschichtdicke bieten.

e Durch den Kontakt mit den Kanalwénden besteht ein direkter warmeleitender
Kontakt zwischen dem Spacer/Katalysator und der warmetauschenden Wand.
Daher erfolgt der Warmeaustausch nicht nur durch Wéarmetibergang, sondern
auch durch direkte Warmeleitung (,,Rippenwirkung).

e Der Druckverlust sollte hinreichend klein sein.

Der prinzipielle Aufbau eines solchen auf mehreren Kandlen basierenden Gegenstrom-
reaktors ist in Abb. 9.6 dargestellt. Das zuvor verdampfte Methanol/Wasserdampf-
Gemisch tritt mit nahezu Reaktionstemperatur in den Reaktor von unten ein und wird
auf die einzelnen Kanéle ber die Stirnseite gleichméalig verteilt; das reformierte Gas
verlalt den Reaktor ebenfalls stirnseitig am Kopf des Reaktors. Das Brenngas/Luft-
Gemisch wird am Kopf des Reaktors seitlich zugefiihrt. Der Ein- und Auslauf ist
so auszulegen, daR eine gleichmaRige Verteilung Uber alle Kandle und deren Tiefe
erfolgt. Die Kandle der endothermen Reaktion werden von beiden Seiten von den
Brenngaskanélen eingeschlossen, so dafl3 sich evtl. Warmeverluste an die Umgebung
besser ausgleichen lassen. Da der Wasserstoff als Brenngas nahezu punktformig ab-
reagiert, reichen auf der Brenngasseite kurze katalytische Abschnitte (schraffiert mar-
kierte Abschnitte in Abb. 9.6, rechts) zur Ziindung der Reaktion aus; die restlichen
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Spacerstrukturen sind inert. Fir eine gleichmaRigere Temperaturverteilung ist auf der
Brenngasseite eine zusatzliche Zwischeneinspeisungsstelle vorgesehen. Je nach Reak-
tionsfiihrung kann entweder Brenngas (wasserstoffkontrolliert) oder Luft (sauerstoff-
kontrolliert) nachdosiert werden. Das abreagierte Brenngas tritt heifld aus dem Reaktor
aus und kann beispielsweise fiir die Verdampfung und Uberhitzung des Feeds ver-
wendet werden. Eine entsprechende erfolgreiche Entwicklung eines katalytisch be-
triebenen Methanol/Wasserverdampfers auf Basis des Faltreaktorkonzeptes ist in [49]
aufgezeigt.

9.2.2 Modellannahmen

Der Reaktormodellierung liegen folgende Annahmen zugrunde:

e Die Zustandsdnderungen werden nur in axialer Stromungsrichtung berechnet
(Ortlich 1-dimensionale Reaktormodellierung).

e Es werden funf miteinander gekoppelte Phasen betrachtet: die Reaktor-
wand/Faltblech, Gas- und Katalysatorphase auf der Brenngas- und der Refor-
miergasseite. Fir jede Phase gelte ein radial gemittelter Phasenanteil £ und eine
spezifische Austauschflache o, die auf das Reaktorvolumen bezogen werden.

e Die Materialbilanzen seien quasi-stationar.

e Der axiale Massentransport erfolgt durch Konvektion und Dispersion in der Gas-
phase. In den Feststoffphasen wird Warmeleitung beriicksichtigt.

e Es gelte das ideale Gasgesetz.
e Die Eigenschaften der festen Phasen seien konstant.

e Die Wasserstoffverbrennung erfolge stofflibergangslimitiert. Die Methanolrefor-
mierung laufe vollstandig reaktionskontrolliert ab.

e Der Druckverlust in den Kandlen soll vernachldssigt werden.

e Der Reaktor verhalte sich gegeniuiber seiner Umgebung quasi adiabat (Ver-
nachldssigung der Warmeverluste).

9.2.3 Modellgleichungen

Die Herleitung der Modellgleichungen erfolgt anhand der Bilanzierung von Masse und
Energie an einem differentiellen Volumenelement von Abb. 9.7. Die Massenstrom-
dichte auf der Reformiergas- (ref) bzw. Brenngasseite (fg) wird definiert als

M

- 0 zref/fg .

My e = — === mit (9.17)
ref/fg Aot

der Gesamtquerschnittsflache A,,; des Reaktors als Bezugsflache.



148 KAPITEL 9. DAS FALTREAKTORKONZEPT

Brenngas-Zwischeneinspei sung

Brenngaskatalysator

|
: , -
Reformiergas | £ o, t %s*ef i
: 7 == I Reformierkatalysator
: gref ref :
& z+4+ Az

Abbildung 9.7: Differentielles Volumenelement zur Herleitung der Bilanzgleichungen

9.2.3.1 Massenbilanzen auf der Reformiergasseite (quasistationar)

ow; 0w,
_ - 0 j G Gpreff9 W
0 = TMyref 2 Eref@ Daz ﬁ
1
+a;’ef,5 MWJ Z Vi j Ticat j = MeOH, COQ (918)
=1
Randbedingung:
. 0 n . 0 G G et OW;
Myref Wi = My pef wj(z = 0) - 8refg Daw E (919)
z=0
Ow; 0 (9.20)
0z

z=L

9.2.3.2 Massenbilanzen auf der Brenngasseite (quasistationar)

Auf der Brenngaseite kann durch Brenngas-Nachdosierung (Wasserstoff oder Luft)
eine Vergleichmé&Rigung der Temperaturfiihrung erreicht werden. Dieser Massenstrom
wird definiert als [56]

. MjVes [ kg,
Vieg — ] 9.21
M Ay Ls lmi" sec] ’ (021)

wobei L, die Strecke definiert, Uber deren Lange dieser Massenstrom linear verteilt
wird. Die dadurch bewirkte Massenstromdichtednderung auf der Brenngasseite muf}
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ebenfalls beriicksichtigt werden:

8m0 J
Z’fg 3 Vyeg
—200 = N (9.22)
0z ng I
mit
) ;,(z=Lg) = —m}° (9.23)

Auf der Brenngas-Seite findet die Verbrennung von Wasserstoff statt. Die Materialbi-
lanz auf der Brenngas-Seite lautet dementsprechend

8wj
0z
+e, MW, v; Ji*al

G eff%

. 0 G
0 = —m,y, t+Efg0 Dgz 022

cat

J
) —w; S fur j = H,, O, (9.24)
j=1

~ >
~~

Brenngas-
Nachdosierung

Der molare Stoffaustauschstrom Jjat zwischen Gas- und Katalysatorphase ergibt sich
aus der guasi-stationéren Bilanz der Katalysatorphase:

I = %(pf—pf) = (P, P0,) fUr j = Hp, Oy (9.25)
Br

Die Konzentration der Inertkomponente N, ergibt sich aus der Schlie3bedingung:

W, = 1-— wo, — WH, (926)
Randbedingung:
ouy =0 (9.27)
0z |,_,
. 0 + . 0 G Greff ow;
MapeW; = Mg pewi(z= L) —ef0" Da D% (9.28)
z=L

9.2.3.3 Energiebilanz der Reaktorwand/Faltblech

aTw w aQTw w v G
EwaCp,wW = gwAaw—(?ZQ + arefafg (ng - Tw)
+a:"Uefa:ef (Trcjf - Tw)
~ Qs 0o (T — T“m), (9.29)

~

Warmeverlust
an die
Umgebung
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In GI. 9.29 ist der Vollstandigkeit halber der nicht-adiabate Fall aufgrund von Wéarme-
verlusten an die Umgebung aufgefiihrt. In den Berechnungen wurde dieser Term je-
doch vernachldssigt.

Randbedingungen:

oT, oT,
— =0 ,— =0 (9.30)
0z |,_, 0z |,_;
Anfangsbedingung:
Tw(z,t=0) = TO (9.31)
9.2.3.4 Energiebilanz des Brenngases (quasistationar)
8 aT o0°T¢
G _ _ - 0 G G f
5fggfg P.fg 8t f=0 = M9 Cote g, 62 )‘fy Oz 2g

+O‘?ga?g,5 (TJ% o Tfy)
+a1;’gajig (16, - 1)

+Zmax Yies 0) AR \ (9.32)

Brenngas
Nachdosierung

Hierbei bedeutet der letzte Term in Gl. 9.32 die Anderung der Temperatur aufgrund
von Enthalpieaustausch mit dem Injektionsstrom aus der Seiteneinspeisung. Er wird
berechnet aus

>omy 0 (b = hilz;) ngcp] ~TS) 9.33)

i=1

Der Operator maz ist nur der allgemeinen Vollstandigkeit halber mit aufgefiihrt und
stellt sicher, dal} nur durch einen positiv gerichteten Strom in das Bilanzelement hinein
eine Anderung der Temperatur erfolgen kann [56].

Randbedingungen:

oTs
=2 =0 (9.34)
0z =0
aTG
.0 Gt G+
m, fg p,ng - zfg pngfg( L) )\fg Oz . (9.35)

Anfangsbedingung:
Tf (2,t =0) = Tp.° (9.36)
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9.2.3.5 Energiebilanz des Brenngas-Katalysators

S 28
S 8ng S \S ang

s S _ S w S G
€19QrgCrgp ot €19\ fg,ax 922 — Qfglfgs (ng_ng)

+TH, ay‘g,S (_AHR)Hz
Randbedingung:
o1}, o
0z T 0z

2=0

=0

z=L
Anfangsbedingung:
S _ _ S,0
ng(z,t = O) = ng

9.2.3.6 Energiebilanz des Reformiergases (quasistationar)

)

oT¢ oTe 0?TC
G G G f_ _ - 0 G f G G f
8refg'refc ref a:: =0 = My ref Cp,refa—;e + ‘SRef)‘ref az’;
w U G
_a'refa’ref (Tref - Tw)
G S
_O“/Z;{U’Zat (Tref - Tref)
Randbedingung:
0T
- 0 G,+ G,+ - 0 G G G G
mz,ref Cp,ref Tref mz,ref cp,ref Tref(z = 0) - 6ref)‘ref 8;
=
or¢
ref - 0
0z |,_;
Anfangsbedingung:
G G,0
Tref(zﬂt = 0) = Tref
9.2.3.7 Energiebilanz des Reformiergas-Katalysators
orTs o*T?S
S S S f S S f S G S
‘Srefzgrefc ref 87: - eref)‘ref,awaTTQe + arefa’:ef,s (Tref - Tref
3
+ayeps i (—AHR)
=1
Randbedingung:
oy O
0z |,_, 0z |,_;

Anfangsbedingung:
Ts(z,t=0) = T3}
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(9.37)

(9.38)

(9.39)

(9.40)

(9.41)

(9.42)
(9.43)

(9.44)

(9.45)

(9.46)

(9.47)
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9.2.4 Transportparameter

Das in Abschnitt 9.2.3 vorgestellte allgemeine Reaktormodell enthdlt neben zahlrei-
chen Geometrie- noch Warme- und Strofftransportparameter, die im folgenden ndher
erldutert werden Die Dispersionskoeffizienten fiir Stoff und Warme beschreiben die
Abweichung von einer idealen Propfenstromung. Das Verhaltnis von konvektiven und
dissipativen Warme- bzw. Stofftransport wird durch die Péclet-Zahl definiert. Dement-
sprechend werden die Dispersionskoeffizienten mit Hilfe der GIl. 9.48 und GI. 9.49
berechnet.

7 4 d spacer

pEM = Iz Chspacer Q]’; P (9.48)
T 4 d spacer

PET = mcp+ (9.49)

Fur Schiittungen gibt Froment einen Wert fir PE,, von 2 an. Dieser wird im folgenden
auch fur die vorliegenden Strukturen tibernommen.
Fir den hydraulischen Durchmesser des Spacers gilt [25]:

G
48Kan

hlsp + (1 - 8?(an)ag'p

dp.sp = (9.50)

Hierbei bedeuten in GI. 9.50 €%, den auf einen Kanal bezogenen Leeraumanteil, A,
die Hohe der Spacerstruktur und a%, die auf das Spacervolumen bezogene spezifi-

2
sche Oberflache, die fir den eingesetzten Spacer einen Wert von aj, ~ 10000 %f—

S
annimmt. Insgesamt ergibt sich ein Wert von ’

dh,Sp = 0.75mm (951)

Aufgrund der dadurch resultierenden geringen Reynoldszahlen ist keine Verbesserung
des Warmeiibergangs durch die Spacerstrukturen zu erwarten?; erst ab Reynoldszah-
len Uber Re, > 500 kann mit einer Intensivierung des Warme- und Stofflibergangs
gerechnet werden [44]. Fir den laminaren Fall gilt im Spalt [85]:

Nu = 7.55 (9.52)
Mit Hilfe der Definitionsgleichung der Nusselt-Zahl,
Nu = % , (9.53)
und der Definition des hydraulischen Durchmessers des leeren Spaltes,
dgy = 2hs (9.54)

lassen sich die Warmeuibergangskoeffizienten zwischen dem Gas und der Reaktorwand
abschatzen.

Die Verbesserung des Warme- und Stoffiiberganges wird hier allein durch hohe spezifische Ober-
flache erzielt, s. dazu auch Abschn. 9.5.
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Geometrie
Reaktorlédnge Lg = 600mm
Kanalbreite b, = 40mm
Faltblechdicke sp = 0.5mm
Hohe der Spacerstruktur 2a = 12mm
Reformiergasseite
Feedmassentrom M = 2764
Zulauftemperatur 7,% - = 250°C
Steam-to-methanol Verhaltnis S/M = 13
Gewichtsanteil Methanol im Zulauf w3,z = 0.58
Gewichtsanteil Wasser im Zulauf w, = 042
Gesamtdruck p = 3.1-10°Pa
Brenngasseite
Zulauftemperatur T7, = 80°C
Feedvolumenstrom Vg = 762
Wasserstoffkonzentration ¥, = 3Vol%
Zwischeneinspeisungsvolumenstrom Vfg = 304 mlzﬁl
Gesamtdruck p = 1.1-10° Pa

Tabelle 9.3: Standardsimulationsparametersatz fiir die Berechnungen des Faltreaktors.

9.2.5 Simulationsparameter

Anhand realistischer und abgeschatzter Parameter wird ein ,,Standardparametersatz“
definiert, s. Tab. 9.3, so dal’ eine Optimierung der Geometrie und Temperaturfiihrung
vorgenommen werden kann. Auf der Brenngasseite wird eine Zulauftemperatur von
T]irg = 80 °C angenommen und entspricht damit der Temperatur des Anodengases im
Ablauf einer PEM-Brennstoffzelle.

9.3 Einflul? von Warmetransportparametern

Da der Phasenanteil des Faltbleches (und der Reaktorwand) mit 30 — 40 % sehr grof3
ist, s. Abb. 9.19, besitzt der Wert fiir die Feststoffwarmeleitfahigkeit einen wichti-
gen Einflul auf das Simulationsergebnis , s. Abb. 9.8. Als Reaktorkonfiguration wur-
de hier das in Abb. 9.8 dargestellte Schema mit zwei Brenngaszonen untersucht.
Mit zunehmender Warmeleitfahigkeit des Materials fiir den Reaktormantel bzw. die
Faltung wird das Temperaturprofil starker geglattet, so daR sich im Extremfall fir
Kupfer auf der Reformiergasseite ein nahezu isothermes Temperaturprofil einstellt.
Die Temperaturprofile spiegeln sich auch direkt in den entsprechenden Umsatz- und
C'O-Konzentrationsprofilen wider, s. Abb. 9.9. Ab einem Warmeleitfahigkeitswert
von A = 100 W/mK machen sich die Temperaturspitzen an den Einspeisungsstel-
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len in den Konzentrationsverldufen nicht mehr bemerkbar. Lokale Temperaturspit-
zen (niedrige Wéarmeleitfahigkeit) und groliere Bereiche auf einem nahezu konstanten
isothermen hohen Temperaturniveau (hthere Wéarmeleitfahigkeit) erzeugen dhnliche
Umsétze, auch wenn aufgrund der geringeren Temperaturspitzen sich insgesamt der
Gesamtmethanolumsatz um einige Prozentpunkte verringert, s. Abb. 9.10. Positiv da-
bei ist, daB die C'O-Selektivitdt durch die Ddmpfung der Temperaturspitzen um ca.
1/3 gesenkt werden kann. Bereits durch den Einsatz von Aluminium als Werkstoff
lieRRe sich ein wesentlich isothermeres Verhalten erreichen. Um jedoch wieder nahezu
\Vollumsatz zu erreichen, mifite eine groRere Wasserstoffmenge und/oder eine hohere
Dampfeintrittstemperatur bereitgestellt werden. Durch beide MaRnahmen wiirde der
Gesamtwirkungsgrad des Gaserzeugungssytems sinken. Die Warmeubergangsko-

Zwischeneinspeisung
— A=21 W/mK
- — - A=42W/mK Brenngas
— — A=100 W/mK D— I —
— - - A=393 W/mK I
) Reformiergas
Reformiergas Brenngas
320 ‘ ‘ ‘ 320
300 | 41 300
Oo I I
= 280 280
2 260 260
& L
Q.
g 240 240
'_ - S
220 | 1 220
200 : ‘ : ‘ : 200 : ‘ : ‘ :
0.0 0.2 0.4 0.6 0.0 0.2 0.4 0.6
Reaktorkoordinate in m Reaktorkoordinate in m

Abbildung 9.8: Einflu der Feststoffwarmeleitfahigkeit auf das Temperaturverhalten
des Faltreaktors. Standardparameter nach Tab. 9.3.

effizienten werden mit Hilfe der einfachen Nusselt-Beziehung (GI. 9.52) berechnet.
Uber die Rippenwirkung der eingesetzten Spacer und den damit verbundenen verbes-
serten Warmeuibergang zwischen den Kanélen existieren keine Untersuchungen. Da-
her wurde in Simulationsrechnungen der EinfluR des Warmeubergangskoeffizienten
in den Spalten fur den schlechtesten Fall, d. h. den leeren Spalt abgeschétzt. Dabei
hat sich herausgestellt, daB ein Einfluf erst ab o/ = off < 50 W auftritt [91].
Aufgrund der geringen Spaltweiten betrégt der laminare Wéarmeiibergangskoeffizient
~ 100 W/m K, so daB ein EinfluR nicht zu erwarten ist.
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Abbildung 9.9: Einflul} der Feststoffwarmeleitfahigkeit auf das Umsatz- und Selekti-
vitatsverhalten. Standardparameter nach Tab. 9.3.
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9.4 Optimierung der Temperaturfiihrung

Der Temperaturverlauf wird durch die verschiedenen Parameter auf der Brenngasseite
beeinflulit. Um eine glinstige Brenngasausnutzung zu erreichen, sollen die nachstehen-
den Punkte untersucht werden:

e die Wahl der Brenngaszusammensetzung (,,sauerstoff-“ oder ,wasserstoffkon-
trolliert”) d. h. fettes oder mageres Brenngasgemisch am Reaktorzulauf,

e die Lage des Brenngaskatalysators,

e die Mdoglichkeit einer oder mehrerer Zwischeneinspeisungen.

9.4.1 Wabhl der Brenngaszusammensetzung

Grundsétzlich besteht die Mdglichkeit den Gegenstromreformer mit einem wasser-
stoffreichen oder -armen Gemisch am Eintritt zu betreiben und bei Bedarf Luft-
Sauerstoff oder Wasserstoff nachzudosieren. Eingeschrankt wird die Wahl durch den
Aspekt der Sicherheit (Beachtung der Explosionsgrenzen von Wasserstoff in Luft) und
die Forderung nach einem idealerweisen bei eins liegendem Warmestromkapazitéts-
verhéltnis (m C”));g , um einen hohen inneren Warmerucktausch zu erzielen.

Wasserstoff und Luft bilden bekannterweise ein duRerst reaktives Gemisch, mit ei-
ner unteren Ziindgrenze in ruhender Luft von yz, = 4V 0l%, und einer oberen Ziind-
grenze von yy, = 75V 0l%. Der Detonationsbereich, der sich u. a. durch eine sehr ho-
he Ausbreitungsgeschwindigkeit der Reaktionsfront auszeichnet, ist mit 18 — 59 Vol%
gegenuber anderen Explosivstoffen ebenfalls sehr weit. In stromender Luft konnte
Kirchner zeigen, daf3 sich die untere Explosionsgrenze auf ca. vy, = 5V 0l% anheben
1aRt. Wird ein Pt/Rh-Katalysator als externe Zindquelle verwendet, so verschiebt
sie sich weiter bis yy, = 8 Vol% bei Temperaturen bis T = 300°C' [54]. Bei aus-
reichend geringem Ldschabstand, der fiir stochiometrische Luft/\Wasserstoffgemische
(29.5 Vol%) unter Normalbedingungen (T = 25 °C', p = 1 bar) bei 0.7 — 2 mm liegt,
wird ebenfalls eine unkontrollierte Ziindung verhindert. Mit zunehmender Temperatur
nimmt dieser Loschabstand jedoch ab. Mit Spaltweiten von & 1.2 mm und den Ka-
talysatoreinbauten sollten bei entsprechend hohen Stromungsgeschwindigkeiten keine
explosive Rickziindung im Reformer auftreten. Allerdings wurde in den bisherigen
Untersuchungen gelegentlich eine allm&hliche Verschiebung der Ziindzone aus dem
Katalysatorbereich in die Zuleitungen hinein beobachtet.

Der Brenngasstrom (Gesamtflul und Wasserstoffkonzentration) wird somit durch
folgende Randbedingungen festgelegt:

1. Aufbringung der durch die Reformierung notwendigen Warmemenge

2. Kapazitatsstrom (1 c,)’9)/(mh c,)™7) =~ 1
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3. Limitierung von Temperaturspitzen aufgrund der lokal spontan ablaufenden
Wasserstoffreaktion (Maximalbegrenzung der lokalen Wasserstoffkonzentrati-
on)

Die nachfolgenden Uberlegungen beziehen sich auf die Forderung, einen Reformer
mit einer Leistung von 1 kW Wasserstoff (als thermisches Aquivalent) zu entwickeln.
Dem entspricht ein Wert von VH% = 5.56--- M . Lauft die Reformierung idealerweise
nach GI. 9.1 ab, so ist ein Methanolmassenstrom von meon ~ 159 £ und bei einem
Steam-to-Methanol-Verhdltnis von S/M = 1.3 ein Wasserstrom von 117% erforder-
lich. Fur die Bereitstellung der Reformierenthalpie muf3 hiernach ein Wasserstoffvo-
lumenstrom von VH N = 380% auf der Brenngasseite aufgebracht werden. Damit
ist auch gleichzeitig der maximal erreichbare Wasserstoffnutzungsgrad des Systems,
definiert als

Nl
NI;;ref

Ny, =1 — (9.55)
zu 93 % festgelegt. Aufgrund des geringen Volumenstromes des Wasserstoffs vergli-
chen mit dem Reformiergasstrom und unter Beachtung der erwadhnten Explosions-
grenzen, kann mit einem wasserstoffreichen Brenngasgemisch die Forderung nach
einem ausgeglichenen Warmekapazitatsverhaltnis nicht erfullt werden. Anhand der
genannten Griinde ist es daher sinnvoll, dem Reformer ein mageres Brenngasge-
misch zuzufiihren und eine eventuelle Temperaturkontrolle iber eine Nachdosierung
von Wasserstoff bzw. wasserstoffreichem Reformiergas vorzunehmen. Um ein opti-

males (mcp));g -Verhéltnis zu erzielen ware ein Luftmengenstrom von V/%; 87%
erforderllcﬁ Damit ergibt sich eine auf den Gesamtvolumenstrom bezogene Wasser-
stoffkonzentration von yg, = 4.75 %, was einer adiabaten Tempraturerhfhung von
T, = 380 K entspricht. Eine spontane quasi-adiabate Wasserstoffreaktion auf der
Brenngasseite wiirde somit noch zu akzeptablen, werkstoffvertraglichen Temperatu-

ren fihren.

9.4.2 Zur Temperaturfihrung der Wasser-Gas-Shift Reaktion

Die CO-Konzentration des Reformiergases wird im wesentlichen durch die Gleich-
gewichtskonzentration der Wasser-Gas-Shift Reaktion bestimmt, s. Abb. 9.11. Um
akzeptable CO-Konzentrationen von 1 — 1.5 Vol% zu erreichen, sollten Temperaturen
tiber 250 °C' in der Shift-Stufe vermieden werden. Gleichzeitig ist jedoch eine ausrei-
chend hohe Reaktionsgeschwindigkeit der Wasser-Gas-Shift Reaktion notwendig, so
dal die Temperatur nicht beliebig klein gewahlt werden kann. In eigenen Messungen
konnte am BASF K3-110-Katalysator nachgewiesen werden, dal3 bei Raumgeschwin-
digkeiten von ~ 3000 1/h eine CO-Konvertierung unterhalb von 220 °C' nicht mehr
auftritt. Daher muss fiir den Shift-Teil des Reformierreaktors eine geniigend lange Ver-
weilzeit des Reformiergases oberhalb dieser Temperatur gewahrleistet sein, damit der
Gleichgewichtswert von ca. y%¢ = 1V ol% erreicht werden kann. I. d. R. ist die Ver-
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Abbildung 9.11: Temperaturabhdngigkeit der CO-Gleichgewichtskonzentration fir ei-
ne typische Reformiergaszusammensetzung.

weilzeit jedoch zu kurz, so dal? damit der minimal erreichbare C'O-Gehalt nur theo-
retischen Charakter annimmt. C'O-Werte, wie sie fur die Brennstoffzelle erforderlich
sind, kdnnen mit diesem Verfahren nicht erzielt werden, jedoch kann die Konzentra-
tion soweit gesenkt werden, dal3 eine nachfolgende Feinreinigung, beispielsweise ein
PROX-Verfahren, dementsprechend einfacher zu gestalten ist.

In der technischen Synthesegasproduktion werden u. a. fur die CO-Entfernung 2-
stufig adiabate Verfahren mit Zwischenkiihlung aber auch isotherme Verfahren einge-
setzt [48]. Fir kleinere Produktionsanlagen werden jedoch auch gekiihlte Gegenstrom-
Reaktoren zur C'O-Konvertierung verwendet , s. Abb. 9.12. Der Vorteil der Gegen-
stromfiihrung ist hierbei, da am Eintritt durch hohe Temperaturen hohe Reaktions-
geschwindigkeiten erzielt werden, wéhrend die Temperatur anschlieBend in fir das
Gleichgewicht giinstige Weise abnimmt. Ahnlich giinstige Bedingungen liegen bei
Gegenstrombetrieb im Shift-Teil des Reformierreaktors vor. In Abb. 9.13 ist der Ein-
flul des Temperaturgradienten auf die C'O-Austrittskonzentration dargestellt. Dabei
wurde mit den in Abb. 9.13 angegebenen Werten fiir Reformiergas-Zusammensetzung
und Zulaufbedingungen gerechnet. Als Reaktor wurde ein einfacher Rohrreaktor si-
muliert, so wie er auch furr die experimentellen Untersuchungen eingesetzt wurde. Die
Raumgeschwindigkeit von RG = 5918 1/h liegt oberhalb der tblichen Werte fur das
sog. Haupt-Bett der Niedertemperatur-Shift (RG = 3000 — 4500 1/h); fir das Puffer-
Bett (quard bed) werden Raumgeschwindigkeiten zwischen RG = 15000 — 20000
angegeben [9]. Die auf die Katalysatormasse bezogenen Raumgeschwindigkeiten
sind ungefahr die gleichen wie die im Gegenstromreaktor erwarteten. Unter isother-
men Bedingungen (d7/dz = 0) erfolgt eine C'O-Konvertierung bis auf den Wert
von yco = 1.72V0l% und erreicht dabei anndhernd den Gleichgewichtswert von
y&S = 1.69 Vol%. Durch ein Absenken der Temperatur wird der Gleichgewichtswert
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Abbildung 9.12: Gekuhlter Gegenstromreaktor fur die Wasser-Gas-Shift-Reaktion aus
[48].

weiter in Richtung niedrigerer CO-Werte verschoben, wodurch eine weitere Konver-
tierung des Kohlenmonoxids erfolgt. Wird die Temperatur jedoch zu stark abgesenkt
bzw. ein zu steiler Temperaturgradient eingestellt, so kommt die Reaktionsgeschwin-
digkeit zum Erliegen und eine weitere Konvertierung ist kinetisch nicht mehr moglich.
In dem hier gezeigten Beispiel liegt ein Optimum beziiglich des Temperaturgradien-
ten bei dT'/dz ~ 50 K /m; der dazugehdrige Austrittswert der CO-Konzentration be-
tragt yco = 1.4Vol%, die Austrittstemperatur liegt bei 7 = 210 °C . Durch die
Gegenstromfuhrung kann also gegeniiber isothermen Bedingungen eine weitere Ab-
reinigung des Reformiergases erfolgen. Sie wirkt sich damit positiv auf die Reak-
tionsfiihrung aus. So konnte Unfried in [91] zeigen, dal} unter umsatzoptimierten
Bedingungen im Gleich- wie im Gegenstrom Methanol-Vollumsatz erreicht werden
kann. Aufgrund des abfallenden Temperaturprofils im Shift-Teil des Reaktors wird
jedoch bei Gegenstrom- im Gegensatz zur Gleichstromfiihrung eine niedrigere CO-
Selektivtét erzielt, s. Abb. 9.15. Trotz der Verbesserung mul} jedoch kritisch bemerkt
werden, daR der absolute Unterschied von ca. 0.5 Vol% CO nur durch einen ver-
gleichsweise hohen Einsatz zu erreichen ist: ca. 2/3 des Reaktorvolumens wird allein
fur die Wassergas-Shift-Reaktion bendtigt. Nur durch eine ausreichend hohe Aktivitat
des Katalysators beziiglich der Wassergas-Shift-Reaktion bis in Temperaturbereiche
von ca. 200°C' kdnnte eine deutliche Verbesserung erreicht werden.
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bei der Wasser-Gas-Shift Reaktion bei den in der Abbildung vermerkten Betriebsbe-

dingungen.
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Abbildung 9.16: EinfluR der Lage des Brenngaskatalysators auf die Tempera-
turfiihrung, Methanol-Umsatz und C'O-Konzentration bei konstanter Brenngasmenge
und -zusammensetzung: Vijv = 7.6yt =T7Vol%.

men

9.4.3 Lage des Brenngaskatalysators

Wahrend auf der Reformiergasseite die gesamte Lénge des Reaktors mit katalysator-
beschichtetem Trégern bestiickt wird, mul® auf der Brenngasseite eine Optimierung der
Lage des Brenngaskatalysators erfolgen. Damit wird der Startpunkt der Verbrennungs-
reaktion festgelegt. Durch ihn lassen sich Temperatur- und Konzentrationsprofile nach-
haltig beeinflussen. Abb. 9.16 zeigt die simulierten stationdren Temperatur-, Umsatz-
und CO-Konzentrationsverldufe fur verschiedene Positionen des Brenngaskatalysa-
tors. Im Gegenstrombetrieb mit Brenngaskanélen, die tber der gesamten Lange ka-
talytisch aktiv sind, liegt der Startpunkt der Verbrennungsreaktion ganz rechts am
Brenngaseintritt (Profil Nr. 1). Die Temperatur wird tber einen weiten Bereich un-
ter 200 °C' gedriickt und die Reformierung kommt quasi zum Erliegen; ein GroRteil
der Energie muf3 somit durch Warmeleitung von der Reaktionszone des Brenngases an
die Reaktionszone der Reformierreaktion transportiert werden. Da dadurch die Tem-
peraturen sehr niedrig sind und nur ein kurzer Bereich hoher Temperaturen in der
Néhe des Brenngaseintritts existiert, konnen nur geringe Umsétze erreicht werden. Erst
durch eine Verschiebung der Brennzone in den Reaktor hinein, also in Richtung der
gewiinschten Lage der Hauptreaktionszone der Reformierreaktionen, kann der Um-
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satz bei gleicher Brenngasmenge und -zusammensetzung auf nahezu Vollumsatz ge-
steigert werden. Aufgrund des Warmetauschs zwischen dem kalten Brenngas und dem
heiBen Reformiergas die Temperatur des Brenngases vor seiner Ziindung zusétzlich
angehoben. Durch die hthere Temperatur im Reaktor steigt jedoch gleichzeitig auch
die CO-Konzentration stark an und erreicht nahezu yco = 3 Vol%. Aufgrund des ab-
fallenden Temperaturprofils in Stromungsrichtung des Reformiergases wird allerdings
das thermodynamische Gleichgewicht der exothermen Wasser-Gas-Shift-Reaktion zu-
gunsten kleinerer CO-Konzentrationen verschoben und es erfolgt eine Konvertierung
und Abreinigung auf Werte, die deutlich unter 2 Vol% liegen. Je weiter die Lage des
Brenngaskatalysators in Richtung Reformiergaseintritt verschoben wird, desto mehr
steigt auch die maximale C'O-Konzentration an, wobei bei z;, = 0.2m ein Maxi-
mum erzielt wird. Bei einer weiteren Verschiebung des Brenngaskatalysators nimmt
die CO-Konzentration im Maximum wieder deutlich ab (Profile Nr. 5 und Nr. 6 in
Abb. 9.16), desgleichen jedoch auch der Methanol-Umsatz. Da zunédchst mehr Ge-
wicht auf mdglichst vollstindigem Methanol-Umsatz gelegt wird, stellt die Reak-
torkonfiguration 4 mit ¢, = 0.2m ein Optimum dar. Dennoch zeigt sich, dal die
C'O-Konzentrationen bei fast vollstdndigen Methanol-Umsétzen recht hoch sind. Der
Grund liegt in einer zu hohen Maximaltemperatur auf der Brenngasseite, so dal
der hoher aktivierte Methanol-Zerfall gegeniiber der Dampf-Reformierungsreaktion
verstarkt ablauft. Eine Moglichkeit diese Temperaturspitzen zu glatten, besteht in ei-
ner zusdtzlichen Brenngasnachdosierung. Diese Variante wird im folgenden Abschnitt
genauer untersucht.

9.4.4 Brenngaszwischeneinspeisung

Wie bereits in Abschnitt 9.4.1 erldutert und begriindet, wird auf der Brenngasseite eine
gleichmaRiige Temperaturfihrung tber die Nachdosierung von Wasserstoff angestrebt.
Bei der Simulation des Reaktorverhaltens mit Zwischeneinspeisung wird der Annah-
me Rechnung getragen, dal an der Einspeisungsstelle selber keine punktférmige Ab-
reaktion des Wasserstoffs stattfindet, sondert der Wasserstoff tiber eine Strecke von
5mm linear ansteigt, wodurch ein gewisser Vermischungseffekt berticksichtigt wird.
Dadurch sind die lokalen Warmestromdichten geringer als bei spontanem Abreagie-
ren des gesamten Wasserstoffs. Ausgehend von den Ergebnissen aus Abschnitt 9.4.3
wird im folgenden eine optimale Position der Brenngasnachdosierung ermittelt. In
Abb. 9.17 und Abb. 9.18 sind der Einflul} der Brenngasnachdosierung fir den Fall ver-
schiedener Positionen der Brenngaszwischeneinspeisung x ;i dargestellt. Dabei wur-
de der Ort des ersten Brenngaskatalysators x s, bei z = 0.2m bzw. 5, = 0.35m
festgehalten. Es féllt auf, dal sich durch die Brenngasnachdosierung das Temperatur-
niveau gegenuber dem Reaktor ohne Nachdosierung um ca. 30 K senken laRt. Gleich-
zeitig wird aber auch ein langerer Reaktorabschnitt auf einem hohem Temperaturni-
veau {iber 250 °C' gehalten, so daR merkliche Methanolumsétze zu erreichen sind.
Aufgrund der deutlich geringeren Maximaltemperaturen geht auch die C'O-Bildung
stark zurtick. Je naher die beiden Brennzonen zusammenriicken, desto hoher werden
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Abbildung 9.17: Temperaturfihrung auf der Brenngasseite durch Zwischeneinspei-
sung: Einflul? der Lage der Brenngasnachdosierung, Lage des ersten Brenngaskataly-
satorabschnittes ist fix bei ¢, = 0.2m.
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Abbildung 9.18: Temperaturfiihrung auf der Brenngasseite durch Zwischeneinspei-
sung: Einflul} der Lage der Brenngasnachdosierung, Lage des ersten Brenngaskataly-
satorabschnittes ist fix bei z ¢, = 0.35m.

wieder nur die Maximaltemperaturen und damit die C'O-Konzentrationen. Auf den
Gesamt-Methanolumsatz hat die Lage der Nachdosierung kaum Einfluf3, lediglich der
Umsatz in vorderen Bereich des Reaktors wird durch ihre Position mitbestimmt. Dies
1413t sich auch anhand von Abb. 9.18 erkennen. Obwonhl die beiden Brennzonen teilwei-
se sehr weit auseinandergezogen sind (Profil Nr. 1) wird stets ein sehr hoher Methanol-
Umsatz von Uber 95 % erreicht. Aufgrund der niedrigeren Temperaturen wird jedoch
uber die halbe Reaktorlange bendtigt, wahrend in den Beispielen von Abb. 9.17 ca.
1/3 der Reaktorldnge fiir den gleichen Umsatz ausgereicht hat. Allerdings sind die
maximal erreichbaren C'O-Konzentrationen (z ~ 0.4 m) geringer, so dal} insgesamt,
trotz kurzerer Shift-Stufe, dhnlich niedrige C O-Konzentrationen erreicht werden wie
in Abb. 9.18. Aufgrund des hoheren erzielbaren Methanol-Umsatzes ist demnach eine
enge Staffelung der beiden Brennzonen in einem Abstand von 10— 20 ¢m erforderlich,
wobei eine ausreichend lange Shift-Stufe von ca. 2/3 der Reaktorldnge vorgesehen
werden sollte.
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9.5 Einflul® der Spaltweite

Konstruktiv bedingt ist bei der diskutierten Konstruktion der Phasenanteil des Falt-
bleches und des Reaktormantels mit 30 — 40 % sehr hoch, s. Abb. 9.19, so daf} hier-
durch die Warmeleitung im Reaktormantel und Faltblech dominiert. Dadurch wird
der Vorteil erreicht, daf die durch die Wasserstoffverbrennung hervorgerufenen Tem-
peraturmaxima geglattet werden und verhaltnisméaldig moderate Temperaturgradien-
ten auftreten. Erkauft wird dieser Vorteil jedoch durch eine hohe Reaktormasse und
die damit verbundene thermische Tragheit bei Kaltstart und Lastwechsel. Ein weite-
rer Nachteil besteht in einem relativ geringen Massenanteil des Reformierkatalysa-
tors: werden die Spaltweiten fiir Reformiergas- und Brenngaskanéle gleich groR zu ca.
1.2 mm gewahlt, so betrdgt der Phasenanteil an Reformierkatalysator lediglich 4.5 %.
Einerseits wird dadurch weniger Reaktionswarme pro Reaktorvolumen benétigt, wo-
durch einer Warmetransportlimitierung direkt entgegengewirkt wird (,,\Verdiinnung des
Katalysators™“), aber andererseits ist die Raumzeitausbeute (pro Reaktorvolumen er-
zeugter Wasserstoffvolumenstrom) nicht befriedigend. Daher erscheint es sinnvoll ei-
ne Optimierung der Geometrie dahingehend vorzunehmen, dal} der Phasenanteil des
Reformierkatalysators erhoht und des Reaktorwerkstoffes minimiert wird. Gleichzei-
tig sollen die Spaltweiten jedoch nicht so groR gewahlt werden, daR ein zu groRer
radialer Wéarmetransportweg zwischen Brenngas- und Reformiergaskanal entsteht.
Ebenso zu optimieren ist die GroRe der internen Warme- und Stoffaustauschflachen.
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Abbildung 9.19: Abhdngigkeit der Phasenanteile bei Variation des Spaltweitenverhalt-
nisses h7¢/ /h19. (h{9 = 2a = 1.2mm = const., s, = 2mm, sz = 0.5mm)

Wahrend auf der Reformiergasseite neben der Katalysatormasse eine moglichst ho-
he Oberflaiche zum internen Warmetausch bereitgestellt werden sollte, mul} auf der
Brenngasseite eine moglichst grol3e Oberflache angeboten werden, damit die Nutzung
der Energie moglichst effizient erfolgt, ohe dal zu grolie Temperaturgradienten zwi-
schen Katalysator und Brenngas auftreten. In Abb. 9.19 und Abb. 9.20 ist der Einfluf}



9.6. EXPERIMENTELLE UBERPRUFUNG DES KONZEPTES 167

des Spaltweitenverhaltnisses h7¢/ /h{9 dargestellt, wobei die Brenngasspaltweite mit
h{9 = 2a = 1.2 mm konstant belassen wird.

Fischgratstrukturen

T T T - -
1400 1 p =1 2mm=2a { [—* aenn
J—-+lafw
TE 1200 7 <>—<>avref‘s
> 1000 i A—Aavfg,s
2 C—9O a jack
S 800 i
S 600 | ]
e}
N 400 - i
F
200 \
o
0 - L L |
0 2 4 6 8 10

Spaltweitenverh. h/h fo

Abbildung 9.20: Abh&ngigkeit der spezifischen Austauschflichen bei Variation des
Spaltweitenverhaltnisses h7¢/ /h19. (h{9 = 2a = 1.2mm = const,, s,, = 2mm,
sp = 0.5mm)

Ein Simulationsvergleich zwischen zwei geometrischen Reaktorvariationen mit
unterschiedlichen Spaltweitenverhéltnissen ist in Abb. 9.21 gezeigt. Auf der Refor-
miergasseite ist kein Unterschied in den Temperaturverldufen und damit auch dem
Methanolumsatz bzw. dem CO-Verhalten bei unterschiedlichen Spaltweiten erkenn-
bar. Der Anstieg der spezifischen Phasengrenzflache ist so grof3, dal eine Abnahme
der Stromungsgeschwindigkeit im Spalt und damit eine Verringerung des Warmeiiber-
gangs kompensiert wird. Auf der Brenngasseite tritt an dem ersten Strukturierungs-
punkt und an der Stelle der Zwischeneinspeisung eine starke lokale Uberhéhung der
Temperaturen auf nahezu 400 °C' statt. Hier macht sich die Verringerung der spezifi-
schen Warmeaustauschflache zwischen dem Brenngaskanal und der Faltung bemerk-
bar. Diese hohen Temperaturen wirken sich jedoch nicht nachteilig auf der Reformier-
gasseite aus, so dal sie in Kauf genommen kdnnen.

9.6 Experimentelle Uberpriifung des Konzeptes

Um die Funktionsweise des Gegenstromreaktors experimentell zu bestétigen, wurde
anhand der Simulationsergebnisse ein entsprechender Reaktor entwickelt und in eine
dafiir ausgelegte Versuchsanlage implementiert. Im folgenden wird der Aufbau des
Reformers erldutert; die wesentlichen Elemente der Versuchsanlage werden beschrie-
ben.
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Abbildung 9.21: Einflu} des Spaltweitenverhdltnisses: axiale Temperaturprofile fur
hrel /hi9 = 4 oben links sowie h7¢/ /hI9 = 1 oben rechts. Vergleich zwischen Me-
thanolumsatz und C'O-Konzentrationsverlauf in den beiden unteren Abbildungen.
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9.6.1 Konstruktion des 1 kW -Reformers

Der Reformer wird so ausgelegt, daB eine thermisch dquivalente Wasserstoffmenge
von mindestens 1 kW produziert werden kann. Um das Reformergewicht so gering
wie moglich zu halten, wird das Spaltweitenverhaltnis auf h?¢/ /h/9 = 4 festgelegt.
Dadurch kann, wie in Abschnitt 9.5 durch Simulationsstudien gezeigt, bei deutlich re-
duziertem Gewicht die gleiche Leistung wie bei einem gleichen Spaltweitenverhaltnis
erzielt werden.

Der Reformer besitzt, wie in Abb. 9.22 skizziert, eine Gesamtlange (ohne An-
schliisse) von L = 650 mm, wobei sich auf einer Lange von 600 mm die mit Re-
formierkatalysator beschichteten Fischgrétstrukturen zu je 4 ,Paketen” in den brei-
teren Kanéle (4- Strukturhdohe =~ 4.8 mm) befinden. Am Ein- und Auslauf auf
der Reformiergasseite befinden sich auf Hohe des Brenngaszu- und -ablaufes kur-
ze Abschnitte inerter Strukturen. Wahrend der Gegenstromreformer vom Metha-
nol/Wasserdampfgemisch, respektive dem Reformiergas, axial angestromt wird, wird
das Brenngas seitlich zu- und abgefuihrt. Die Kanalweite auf der Brenngasseite ist kon-
struktiv so ausgelegt, dal sie einer Strukturhdhe von 1.2 mm entspricht. Auf der Hohe
A von z = 300 mm befindet sich ein kurzer Pt-beschichteter Abschnitt, an dem das
Wasserstoff/Luftgemisch abreagiert. Auf Hohe der Einspeisungsstelle befindet sich ein
zweiter Pt-beschichteter Abschnitt, an dem das zusétzlich zugefiihrte Brenngas mit
dem Luftsauerstoff abreagiert. Der eigentliche Reformerteil erstreckt sich dabei bis
auf Hohe der ersten Brenngaszone, der weitaus langere obere Teil besteht aufgrund
der bendtigten langeren Verweilzeit aus der Wasser-Gas-Shift-Stufe.

Fur die Temperaturmessung befindet sich auf der Reformiergasseite in Reaktormit-
te eine Thermohtilse, in der ein Thermoelement axial verschoben werden kann. Des-
weiteren befindet sich auf der Reformiergasseite auf Hohe der ersten Brennzone fir
jeden Kanal ein Seitenabzug zur Produktgasanalyse. Alle fiinf Seitenabziige werden
uber einen Sammler zusammenfihrt.

Auf der Brenngasseite ist aufgrund der engen Kanalweite eine Unterbringung ei-
ner Thermohtlse nicht moglich. Hier wird (ber in jeden Kanal seitlich eingefiihrte
Thermoelemente die Temperatur in etwa halber Kanaltiefe nach der ersten Brennzone
gemessen. Die Zwischeneinspeisung auf der Brenngasseite erfolgt tiber seitlich ein-
gefuihrte Edelstahlkapillaren, wobei jeder Kanal einzeln tiber einen Verteiler versorgt
wird.

Die in Abb. 9.6 gezeigten Katalysatortrager in Fischgrétstruktur wurden von einem
Industriepartner mit den entsprechenden Katalysatoren beschichtet und zur Verfligung
gestellt.

9.6.2 \ersuchsanlage

Fir die experimentelle Untersuchung der Methanol-Dampfreformierung im elek-
trisch beheizten Festbett- als auch im katalytischen Gegenstromreformer wurde ei-
ne neue Versuchsanlage gemall Abb. 9.23, entwickelt und aufgebaut. Die Dosierung
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der Flussigkeiten erfolgt tber Liquid-Flow-Controler der Fa. Bronkhorst, die Rege-
lung Uber eine E-7100 Regeleinheit; der Vordruck wird Uber zwei getrennte Vorla-
gebehalter mit Hilfe eines Helium-Druckpolsters eingestellt. Die Verdampfung er-
folgt getrennt in zwei elektrisch beheizten Kapillar-Verdampfern; die Konstruktion ist
vom ICVT patentiert [41]. Uber einen elektrischen Heizschlauch wird das Methanol-
Dampf-Gemisch dem Reaktor auf der Reformiergasseite zugefihrt.

Der Katalysator liegt zundchst in oxidierter Form vor (CuO/Zn0O /Aly0s), so dad
eine stufenweise Reduzierung unter definierten Bedingungen erfolgen muss. Dabei
wird im wesentlichen das Kupferoxid in einer exothermen Reaktion mit Wasserstoff
(oder Kohlenmonoxid) zu Kupfer reduziert. Die dabei erforderlichen Temperaturen
werden durch zwei um den Reaktor gewickelte elektrische Heizbander eingestellt. Das
Reduktionsgas Wasserstoff/Stickstoff wird mit Hilfe thermischer MassenfluRregler der
Fa. MKS dosiert. Im reduzierten Zustand wird der Katalysator permanent mit Stick-
stoff gespiilt, um eine Reoxidation zu verhindern. Die Dosierung von Luft und Was-
serstoff auf der Brenngasseite erfolgt ebenfalls tiber thermische Massenflul3regler.

Das Reformiergas wird ber einen Heizschlauch in einen Kondensator geleitet, in
dem Uberschissiges Wasser und nicht umgesetztes Methanol auskondensiert und tber
einen Kondensatabscheider abgetrennt werden. Mit Hilfe eines thermischen Massen-
fluBmessers der Fa. MKS wird die Gesamtmenge des trockenen Reformiergases ge-
messen. Der Massenflumesser wurde zuvor mit Gas unterschiedlicher Zusammenset-
zungen an Wasserstoff, Kohlenmonoxid und Kohlendioxid kalibriert, da die tatsachli-
che Menge aufgrund des Mel3prinzips von der Warmekapazitéat der Gase abhangt. Die
gesamte Anlage ist fiir Driicke bis maximal 5 bar absolut ausgelegt. Die Druckrege-
lung der Anlage erfolgt mit Hilfe einer Druckregeleinheit (Regler 250, Drucksensor
Baratron 750B, Regelventil 0248AC) der Fa. MKS nach dem Kondensatabscheider.
AnschlieBend wird das Reformiergas katalytisch in einem Abgasmonolithen mit Luft
verbrannt.

\Vor dem Regelventil kann ein Teilstrom der Anlage zur Produktgasanalyse ab-
gezogen werden. Die Analyse des trockenen Reformiergases erfolgt mit Hilfe einer
WLD/NDIR-Einheit der Fa. Hartmann&Braun (WLD=Caldos, NDIR=Uras 14), wo-
bei eine elektronische Querempfindlichkeitsverrechnung in Hinsicht auf das WLD-
Signal erfolgt. Gemessen werden die Wasserstoff-, Kohlendioxid-, Kohlenmonoxid
und Methankonzentration. Die Messung der Methankonzentration soll ein friihzeiti-
ges Erkennen der Methanisierungsreaktion erlauben.

Die gesamte Steuerung erfolgt iber einen PC mit Hilfe der Software Testpoint
der Fa. Keithley. Die elektrischen Signale der Temperaturfiihler werden Utber Signal-
verstdrker (Signalkonditionierungsmodul ADAM 3011 der Fa. Spectra) extern lineari-
sert und Uber ein 20-kanaliges Digitalmultimeter (DMM) der Fa. Keithley eingelesen.
Das vom Drucksensor (kapazitiver Drucksensor der Fa. HAENNI) gelieferte Signal
von 4 — 20 mA wird tber einen hochgenauen MelRwiderstand von 500 €2 in eine Mel3-
spannung gewandelt und ebenfalls tber das DMM digitalisiert. Die Kommunikation
des Multimeters mit dem PC erfolgt tiber eine IEEE-Einsteckkarte vom Typ KPCI-488
der Fa. Keithley, die Umrechnung der lineariserten Signale dementsprechend im PC.
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Die Ansteuerung der MassenfluBregler und Auswertung des Massenfluimessers wird
mit einem Digitalregler 647-B der Fa. MKS vorgenommen; die Kommunikation mit
dem PC geschieht wiederum Uber die IEEE-Schnittstelle. Die Temperaturregelung der
Heizschlduche und Heizbander Gbernimmt ein Digitalregler HT60 der Fa. Horst, die
Rechnerverbindung erfolgt hier tiber die serielle Schnittstelle. Die Konzentrationsmes-
sung der Analytikeinheit kann tber eine A/D-Einheit (Multifunktionskarte DAS 1601
der Fa. Keithley) auf dem Rechner angezeigt werden.

9.6.3 Inbetriebnahme des Gegenstromreaktors

\or der eigentlichen Inbetriebnahme des Reaktors mul} der Katalysator reduziert wer-
den. Begonnen wird mit einer Temperatur von 130 °C’ und einem Wasserstoffanteil
von 2 % in Stickstoff. Sobald der Wasserstoffanteil im Abgas die Eingangskonzentra-
tion erreicht hat, wird die Temperatur um ca. 20 K angehoben. Dieser Vorgang wird
bis zu einer Temperatur von 250 °C' wiederholt. AnschlieRend wird der Wasserstoffan-
teil im Reduziergas schrittweise verdoppelt, bis mit reinem Wasserstoff reduziert wird.
Die ganze Prozedur dauert fur den Reaktor ca. 7h. Die Aktivierung des Katalysators
erfolgt nur einmal. Danach wird zwischen verschiedenen Versuchslaufen die Refor-
miergasseite permanent unter Stickstoff gespult, so dal eine Reoxidation verhindert
wird.

Wahrend der Inbetriebnahme des Reaktors wurde festgestellt, dal3 sich die als inert
angenommenen Strukturen auf der Brenngasseite beziiglich der Wasserstoffoxidation
als katalytisch aktiv erwiesen. Dadurch wurde bereits am Brenngas-Eintritt der gesam-
te Wasserstoff oxidiert, mel3bar durch einen entsprechenden Temperaturanstieg. Somit
konnte ber die erste Brennzone keine gezielte Beeinflussung des Temperaturprofils
erreicht werden .

Bezuglich der Zwischeneinspeisung verhielt sich der Reaktor qualitativ wie in der
Simulation vorausberechnet ( Abb. 9.25). Aufgrund der Wasserstoff-Einspeisung bei
zzp = 100 mm wird die Temperatur auf der Reformiergasseite, abhéngig von der
dosierten Wasserstoffmenge, auf tiber 300 °C" angehoben. Die Zulauftemperatur des
Dampfgemisches betrug dabei T,ﬂ;f = 175—190 °C . Im Shift-Teil des Reaktors wurde
die Temperatur mit Hilfe des Heizbandes auf ca. 210°C eingestellt. Im Auslauf des
Reformiergases wird das Produktgas durch den Zulauf der Brennluft von 7 = 90 °C
bis auf 140°C' abgekiihlt.

Durch die Anhebung der Maximaltemperatur von 265 °C' auf 340 °C' iiber die
eingespeiste Wasserstoffmenge 1Rt sich der Gesamtmethanolumsatz von 23 % auf fast
60 % steigern, gleichzeitig steigt jedoch auch die CO-Konzentration im Reformiergas
von 1.9% auf 3.2 % degressiv mit dem Umsatz an. In einer weiteren Versuchsrei-
he wurde Uber das Heizband im Bereich des Shift-Teils des Reaktors die Temperatur
schrittweise angehoben, so daf} sich die daraus resultierenden Temperaturprofile auf
der Reformiergasseite, dargestellt in Abb. 9.27, ergaben. Die Maximaltemperaturen
lagen dabei zwischen 310 — 340 °C'. Die zu den einzelnen Temperaturprofilen korres-
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pondierenden Methanolumsétze und C'O-Austrittskonzentrationen sind in der Tabelle
in Abb. 9.27 aufgelistet. Durch das Anheben der Temperatur im hinteren Teil des Re-
aktors ist somit eine deutliche Umsatzsteigerung auf maximal 86 % festzustellen, der
CO-Gehalt nimmt dabei geringfiigig ab, bleibt aber sehr hohem Niveau Uber 3.5 %,
obwohl die Temperatur im Shift-Teil des Reaktors mit 260 °C' fiir die Kinetik der
Wassergas-Shift-Reaktion ausreichend hoch liegt und sich der Gleichgewichtswert bei
ca. 2.5 % befindet.

In den ersten Versuchen nach der Inbetriebnahme des gefalteten Methanolrefor-
mers im Gegenstrombetrieb sind folgende Ergebnisse erzielt worden:

e Die prinzipielle Umsetung des Reaktorkonzeptes sowie seine grundlegende Fun-
tionstiichtigkeit konnte gezeigt werden.

e Die steilen Gradienten des reformiergasseitigen Temperaturverlaufs im Bereich
der Zwischeneinspeisungsstelle deuten auf einen guten Wé&rmetransport zwi-
schen den Brenngas- und Reformiergaskandlen hin. Die Geometrieoptimie-
rung fihrte somit offensichtlich zu keiner Beeintrdchtigung in Hinblick auf die
Warmeeinkopplung.

e Die erzielten Umsdtze liegen hinter den berechneten Erwartungen zuriick: der
auf den ersten 100 mm aufgrund der Simulationen erwartete Umsatz sollte deut-
lich oberhalb 80 % liegen, experimentell konnte jedoch nur ein Umsatz von
knapp 60 % realisiert werden; ein erheblicher Restumsatz fand im Shift-Teil
des Reaktors nach Anheben der dortigen Temperatur statt.

e Der CO-Gehalt ist erwartungsgemaR stark von der Maximaltemperatur an der
Einspeisungsstelle abhéngig, eine CO-Konvertierung durch Shift-Reaktion war
mit dem eingesetzten Katalysator nicht oder nur geringfiigig moglich.

Als Ursachen und daraus resultierende Verbesserungsmaoglichkeiten sind folgende
Punkte zu nennen:

e Trotz unterstiitzender elektrischer Begleitheizung und Isolierung konnte auf der
Brenngasseite ein radiales Temperaturprofil wéahrend der Versuche festgestellt
werden, s. Abb. 9.22. Daher ist zu erwarten, daB die duReren Reformiergaskanale
weniger zum Reaktionsumsatz beitragen als in der 1D-Simulation angenommen
wurde.

e Die Haftung des gelieferten Katalysators auf dem Trager war bereits bei Einbau
unzureichend, da groRere Mengen an Katalysator vom Tréger abplatzten. Auch
schwankte die Belegungsdichte des Katalysators auf den einzelnen Metallble-
chen um fast 200 %, so dal? die Aktivitat einzelner Trager stark unterschiedlich
war. Die Beschichtungstechnik muf3 daher weiter verbessert werden.

e Die Aktivitat des Katalysators fur die Reformierung war zu gering, beztiglich der
Wassergas-Shift-Reaktion zeigte sich keine nennenswerte Aktivitdt. Neben der
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Abbildung 9.24: Radialer Temperaturverlauf auf der Brenngasseite im Bereich der er-
sten Brennzone, Mel3stelle s. Abb. 9.22, Schnitt A.

Entwicklung eines aktiveren Reformierkatalysators sollte bei niedrigen Tempe-
raturen unterhalb von 250 °C' statt des Reformierkatalysators ein aktiver NTS-
Katalysator eingesetzt werden. Dies setzt jedoch eine parallele Entwicklung ei-
nes beschichtbaren NTS-Katalysators voraus.

e Eine gezielte axiale Strukturierung auf der Brenngasseite war mit dem vorhan-
denen Trdagermaterial nicht moglich, da sich die inerten, lediglich mit Wash-
Coat beschichteten Fischgratstrukturen der Fa. Engelhard bereits bei niedri-
gen Temperaturen um 90 °C' firr die Wasserstoffoxidation aktiv erwiesen. In
der Literatur konnten nachtraglich Hinweise auf die Aktivitdt von v — Al,O3
fir die Ho-Oxidation gefunden werden [88]. Zur Umgehung dieser Problema-
tik konnte entweder auf Hohe der Einspeisungsstelle nachtraglich eine weitere
Zwischeneinspeisungsstelle angebracht oder ein anderes Brenngas mit hoherer
Aktivierungsenergie wie beispielsweise Propylen verwendet werden. Entspre-
chende Versuche sind in Abb. 9.28 dargestellt. Es zeigten sich hierbei die auch
in den Simulationsstudien typischen Temperaturprofile. Die erzielten Umsétze
von 60 — 80 % bei sehr hohen CO-Konzentrationen zeigen jedoch wiederum die
schlechte Performance des eingesetzten Katalysators.



176 KAPITEL 9. DAS FALTREAKTORKONZEPT

—— H,~Zwischeneinspeisung

350 T T T T T T T T T T T T
O—< 100 sccm H,, T, =264°C
O—O0 200 sccm H,, T, _=283°C
300 | 0—a 300 scem H,, T, = 308°C a
O AN— 400 sccm H,
=
S
& 250 i
)
(o
£
(<)
|_
200 .
4
150

200 300 400 500 600 700
Reaktorkoordinate in mm

0 100
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formiergasseite, nur mit Zwischeneinspeisung und elektrischer Begleitbeheizung bei
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Abbildung 9.26: Abhangigkeit der C'O-Austrittskonzentration und des Methanol-
Umsatzes von der Maximaltemperatur an der Zwischeneinspeisungsstelle.
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Abbildung 9.27: Eingestellte axiale Temperaturverldufe im Gegenstromreaktor, mit
Zwischeneinspeisung und elektrischer Begleitbeheizung T7,. Feedmassenstrom:
M = 2792, S/M = 1.3, paps = 1.3 bar

350

300

250

O— H,= 250 scem; C,H = 70 sccm
>—> H,= 280 sccm; C,H,= 60 sccm
1 H,= 250 scem; C,H= 50 sccm

Temperatur in °C
= N
(o) o
S 3
AV |

100 L Il L Il L Il L Il L Il L Il L
0 100 200 300 400 500 600 700

Reaktorkoordinate in mm

Abbildung 9.28: Beispielhafte Temperaturprofile auf der Reformiergasseite unter \er-
wendung von Propen als Brenngas an der ersten Brenngaszone. Erreichte Methanol-
Umsétze: 60—80 %, CO-Konzentrationen: 5—6 V 0l%. Feedmassenstrom: M = 2794,
S/M = 1.3, paps = 1.3 bar
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9.7 Zusammenfassung und Bewertung

In dem letzten Kapitel wurde fiir die endotherme Methanolreformierung die Entwick-
lung eines neuen Reaktors, basierend auf dem Faltreaktor-Konzept, aufgezeigt. Der
Reaktor vereint dabei sowohl die Reformierung als auch die Verbrennung von was-
serstoffreichem Gas zur Bereitstellung der Reaktionswéarme. Gleichzeitig ist in dem
Reaktor eine Wassergas-Shift-Stufe zur C'O-Grobreinigung des Reformiergases inte-
griert. Mit Hilfe von Simulationsstudien konnten die Geometrie und Funktionalitdt des
Reaktors im Vorfeld optimiert werden. Darauf aufbauend wurden ein Pilotreaktor, aus-
gelegt fur 1 kW Wasserstoff (thermisch), sowie eine Versuchsanlage entwickelt. Die
erste experimentelle Erprobung zeigte dabei noch nicht die Reaktorleistung wie sie
durch die Simulationsstudien erwartet wurde. Die Griinde dafiir wurden ausfihrlich in
Abschn. 9.6.3 erortert und weitere Verbesserungsvorschlage erbracht.

Insgesamt muR das Potenzial einer in den Gegenstromreaktor integrierten
Shift-Stufe bei der niedrigen Temperatur der Methanolreformierung als eher ge-
ring eingeschatzt werden, solange nicht deutlich aktivere Niedertemperatur-Shift-
Katalysatoren verfuigbar sind. Statt dessen sollte das Temperaturprofil der Methanol-
reformierung weiter vergleichméaRigt werden, um einen hohen Methanolumsatz mit
maRiger CO-Entwicklung zu erreichen. Bei Reformierreaktionen, die deutlich hohere
Temperaturen erfordern, wie die Ethanol- oder Benzinreformierung, laf3t sich hingegen
der prinzipielle Vorteil einer im Reformatablauf des Gegenstromreaktors integrierten
Mitteltemperatur-Shiftstufe viel besser nutzen.
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Einzelne Komponenten der
Versuchsanlagen

Al
A2
A3
A4

Der Festbettrohrreaktor
Der katalytische Wandreaktor
Katalysatortragerplattenpaar des Wandreaktors

Der Gegenstromreaktor
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Abbildung A.3: Skizze eines Katalysatortragerplattenpaares.
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Anhang B

Herleitung kinetischer Modelle flr die
MSA-Synthese

B.1 Eley-Rideal-Modell von Uihlein

Das von Uihlein postulierte stationdre Modell der MSA-Synthese geht davon aus,
dall chemisorbierter Sauerstoff die reduzierten aktiven Zentren des V PO-Katalysators
wieder oxidiert. Der Katalysator fungiert dabei als Sauerstoffspeicher, wie auch in an-
deren Arbeiten mittlerweile bestétigt werden konnte [79]. Dabei wird nur ein Molekiil
Sauerstoff pro aktives Zentrum aufgenommen:

1 Kae
[VPOJ"™ 4 20, = (vPOJ (B.1)

Weiterhin wird angenommen, dal} Butan- und Wassermolekiile eine Reoxidation akti-
ver Zentren durch Adsorption behindern:

Ku,o
VPO + pr,o = [VPOI"™ — puso (B.2)

VPO 1 pp 2 [VPOJ™™ — ppa (B.3)
Die adsorptive Hemmung durch Butan und insbesondere Wasser konnte mittlerweile
in einigen Arbeiten bestétigt werden. Rodemerck konnte darliberhinaus feststellen, dal}
auch Wasser seinen Sauerstoff mit dem Katalysator auszutauschen vermag [79]. Der
Oxidationszustand des Katalysators hangt jedoch in erster Linie vom Partialdruck des
Sauerstoffs in der Gasphase ab.
Der geschwindigkeitsbestimmende Schritt ist die Oxidation von Gasphasen-Butan
mit einem oxidierten aktiven Zentrum des Katalysators gemaf

[VPOT™ + pg, *¥54 . = [VPOI™™® — prrga (B.4)
so dal3 fir die Synthesereaktion gilt
r = kMSA PBu [VI:'O]O;U . (85)

184
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Die Desorptionsgeschwindigkeit vom MSA spielt dabei keine Rolle bzw. ist so groB,
dal? sie vernachldssigt werden kann. Ebenso werden keine Zwischenstufen wahrend
der Oxidation durch Desorption freigesetzt. Weiterhin gilt

[VPOJes
Ky = —/—— B.6
[VPOJred \/O, (B.6)
K = — B.7
VPO| —
Ku,o = —[ | = pao (B.8)

[VPO]Ted PH0

Die Oxidation von MSA und die Totaloxidation von Butan zu C'O und C'O4 laufen
nach dem gleichen Schema ab.
Die normierte Summe aller aktiven Zentren ergibt

[VPOJ*® + [VPO]™*! + [VPO] — pr,0 + [VPO] = ppy =1 . (B.9)

Damit 1&Rt sich die normierte Anzahl der oxidierten aktiven Zentren [VPO|°* eli-
minieren K
VPO = oz VPO (B.10)
1+ Koz\/Po, + KBuPBu + Km0 PHs0

und man erhalt

_ kMSA Kowau V 02
1+ Ky ppu + Ku,0 a0 + Koz /D0,

Weiterhin gibt Uihlein an, daB der Term K,; \/po, < 1 vernachléssigbar klein sei.
Die Konstanten kj;s4 - K, Werden zu k; zusammengezogen. Fur den Exponenten
der Sauerstoffabhangigkeit setzt Uihlein aufgrund besserer Anpassungen im Fall der
MSA-Folgereaktion einen Wert von 0.25. In eigenen Anpassungsrechnungen konnte
hier kein signifikanter Unterschied zwischen einem Exponenten 0.5 oder 0.25 erkannt
werden.

In seiner Form entspricht das so abgeleitete Kinetikmodell einem sog. Eley-Rideal-
Mechansimus, wobei die Reoxidation des Katalysators tiber Gl. B.1 eingefiihrt wur-
de. In friheren Arbeiten von Martin [62] und Schneider [82] wurden ebenfalls Eley-
Rideal-Mechanismen abgeleitet, wobei die Ausdriicke jeweils variieren.

(B.11)

T

B.2 Redox-Modell

Mars und van Krevelen schlugen bereits 1954 in einer Veroffentlichung einen verallge-
meinerten Kinetik-Ansatz fiir stark exotherme Gasphasenoxidationsprozesse vor [61].
Dieser beruht darauf, daB fur die betrachtete Klasse der Vanadium-Oxidationskata-
lysatoren offenbar unabh&ngig von der zu oxidierenden Substanz die Reoxidations-
geschwindigkeit des Katalysators die entscheidende Rolle spielt. Untersucht wurden
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dabei die Oxidation von Naphtalin zu PSA, von Schwefeldioxid mit Luft sowie die
Oxidation von Benzol zu MSA. Seitdem wird in vielen Arbeiten bis heute ungebro-
chen an der Annahme eines solchen Mechanismus ebenso fir die Butan-Oxidation an
Vanadylpyrophosphat-Katalysatoren festgehalten [14, 82, 90, 79]. Durchsetzen konnte
sich dieses Modell fiir die MSA-Synthese jedoch nie, weil der Modellausschlull meist
uber eine Parameter-Signifikanzanalyse erfolgte, wobei mit dem Redox-Modell immer
sehr grof3e Streuungen und systematische Abweichungen zu verzeichnen waren.

Unter der Annahme, dal} ein (aromatischer) Kohlenwasserstoff mit dem oxidier-
ten aktiven Zentrum zu einem oxidierten Kohlenwasserstoff und einem reduzierten
Katalysatorzentrum reagiert, ergibt sich fur die drei betrachteten Reaktionsschritte fol-
gendes Reaktionsschema:

[VPOI” + ppy L\ [VPO]"* + prrsa + Prso (B.12)
[VPOI** + parsa L [VPO]Ted + pco + pPm,o0 (B.13)
[VPOI” + pgy LY [VPOI"* + pco + peo, + Pryo (B.14)

Die Reoxidation des Katalysators erfolgt wiederum gemaR
1
[VPOI"*! + 2O, Lo vPO)* (B.15)

Weiterhin wird angenommen, daR sich die Geschwindigkeiten fiir Reoxidation und
Reduktion des Katalysators im Gleichgewicht befinden:

Koy [VPO]red VPo, = [(kl + /€3)p3u + kQPMSA] [VPO]ow (B.16)

Desweiteren wird hier wiederum eine Hemmung durch Wasser angenommen:

VPO 4+ pro 22 [VPOT“ — prso (B.17)
Die Summe der normierten aktiven Zentren ergibt

[VPO]*® + [VPO]"*¢ + [VPO] — p,0 = 1 (B.18)
Die Eliminierung der unbekannten oxidierten aktiven Zentren ergibt

KOJ: 2
[VPO]* = vPo . (B.19)
(k1 + k3)pBu + kopmsal(1 + Kayopm,o) + Koz /Do,

Damit konnen die Reaktionsgeschwindigkeiten berechnet werden.

B.3 Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus

Das von Sharma und Cresswell publizierte Modell kann mechanistisch wie folgt be-
schrieben werden, eine Ableitung und Erkldrung ihres Modells erfolgte in ihrer Publi-
kation jedoch nicht [86].
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Butan aus der Gasphase reagiert mit einem aktiven Zentrum zum Endprodukt
MSA: \
[VPO] + pBy = Pmsa (B.20)

Weiterhin wird angenommen, da MSA mit dem aktiven Zentrum im Adsorptions-
bzw. Desorptionsgleichgewicht liegt:

VPO + parsa " [VPO] — parsa (B.21)
Die Summe der normierten aktiven Zentren ergibt wiederum
[VPO] + [VPO| — pysa =1 (B.22)
Fur die Synthesereaktion gilt
1 = ky [VPO] pga (B.23)

Aufldsen nach der unbekannten Konzentration [VPO] liefert

1
VPO| = B.24
[ ] 1+ Kysapmsa ( )

Sharma und Cresswell fiihrten weiterhin eine exponentielle Abhéngigkeit beziiglich
des Butan-Partialdruckes ein, so daR sie letztendlich erhalten:

0.54
kl PBuy

14 Kyrsapmsa

r1 (B.25)
Mit zunehmender Butankonzentration wird die Reaktionsgeschwindigkeit somit im-
mer langsamer, was ebenso einer Hemmung durch adsorbiertes Butan entspricht.

Die Folgereaktion kann wie folgt erklart werden. Der geschwindigkeitsbestimmen-
de Schritt ist die Oberflachenreaktion von adsorbierten Sauerstoff und MSA:

Ko,
[VPO] +po, = [VPO]—po, (B.26)
K
[VPO] + pusa = [VPO] — pursa (B.27)

[VPO] = po, + [VPO] — pusa 2 poo + poo, +2[VPO]  (B.28)

Es gilt
ry = ky [VPO] — po, [VPO] — passa (B.29)
Mit
[VPO] — po,
K = —— == B.30
02 [VPO] . p02 ( )
[VPO] — PMSA
K = B.31
MSA VPO] parsa (B.31)

1 = [VPO|+ [VPO| — ppsa + [VPO] — po, (B.32)
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erhdlt man fir die unbekannte Oberflachenkonzentration [VPO]

1
VPO| = B.33
[ ] 1+ Ko, po, + Knsapmsa ( )

Daraus folgt letztendlich

— k3pnsapo,
=
(14 Ko, po, + Knrsapusa)?

Sharma und Cresswell konnten fiir Oy-Konzentrationen oberhalb 15 Vol% im Feed
keine Sauerstoffabhéangigkeit feststellen, so dal beziiglich der Sauerstoffkonzentration
eine Abhangigkeit nullter Ordnung besteht und die entsprechenden Terme herausfallen
und man erhalt

(B.34)

k;pMSA
B.35
(14 Kysapmsa)? ( )

Die Adsorptionskonstante wird mit K54 = 310% angegeben, so dal} sich das
Maximum der Reaktionsgeschwindigkeit bei pass4 = 3.18 - 1072 bar bzw. bei Nor-
maldruck bei yars4 = 0.314 % befindet. Solche Werte werden iiblicherweise je nach
Butan-Eingangskonzentration in der Hauptreaktionszone erreicht. Dadurch 148t sich
auch der starke Selektivitatsabfall in den Simulationsrechnungen in der Nahe des Hot-
Spots auf Basis dieses Modells erkldren. Mit groRerer MSA-Konzentration nimmt die
Reaktionsgeschwindigkeit hyperbolischen Charakter an, so daR die Folgereaktion im-
mer stérker abféllt, je mehr MSA produziert wird. Daher ist auch der schwache Selek-
tivitatsabfall im isothermem Auslauf des Reaktors zu deuten. Dal? mit zunehmender
Butanzkonzentration die Selektivitat mit diesem Modell abféllt, wéhrend die Messun-
gen einen anderen Trend belegen (s. Abb. 6.7), kann durch die modellm&Rig falsch
interpretierte Totaloxidation

To =

3 = k3 p%ot (B.36)

erklart werden. Unter Vernachldssigung der Folgereaktion verhalt sich die Selektivitét
nach folgender Abschéatzung:
ri ki/(1+ Kysapusa) C

S - = = ~ B.37
MSA ™ 4 k3 1+ Kysapmsa ( )

Sind die Synthesereaktion 71 und die Nebenreaktion r3 gleich hoch aktiviert, eine An-
nahme, die nach eigenen Anpassungrechnungen sowie der vorausgesetzten von Shar-
ma gerechtfertigt ist, kiirzen sich die Aktivitdtskonstanten heraus. Da mit zunehmen-
der Butan-Konzentration auch die MSA-Konzentration insgesamt ansteigt, sinkt nach
Gl. B.37 auch die Selektivitdt ab. Dies steht im Widerspruch mit den Ergebnissen hier
als auch mit den Ergebnissen von Uihlein. Eine Sauerstoffabhangigkeit kann mit die-
sem Modell natiirlich nicht wiedergegeben werden. Ebenso scheint die Annahme ei-
ner Reaktionsordnung von Butan Kleiner eins auch fiir hohe Sauerstoffkonzentrationen
eher willkirlich. Gobina und Mearns [45] stellten in ihren Arbeiten eine Reaktionsord-
nung von eins beziglich Butan fest und bestétigten damit die Arbeiten von Buchanan
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und Sundaresan [14]. Insgesamt scheint das Modell von Sharma und Cresswell als das
mechanistisch unwahrscheinlichste. Die Tatsache, dal} das Modell von Sharma den-
noch die MeBwerte z. T. gut wiedergeben kann, insbesondere die Temperaturabhéngig-
keit, legt den Schlul® nahe, daR fiir stationdre Festbettreaktoren, die mit geringen Bu-
tankonzentrationen unter ygz, < 2Vo0l% und Luftsauerstoff gefahren werden, eine
einfache Modellierung, wenn nicht sogar ein einfacher Potenzansatz, ausreichend ist.
Der Mechanismus selber ist wohl kompliziert, aber metechnisch nur schwer erfal3bar.

B.4 Weitere Ergebnisse der Optimierungsrechnungen
Im Wandreaktor

B.4.1 Eley-Rideal-Modell

kY 2.79-10 3 ;tmo-

Ko = 795107 kel
k(Q) : 413 - 10—3 kgKl?TiLeoiPa
3 - A9 kgra sec Pa
Ei/R = 11502 K
E)/R = 13076 K
E3/R = 12321 K
Kg, = 1.19-1072 5=
Kp,o = 1.16-102 5-

Tabelle B.1: Kinetikparameter des Eley-Rideal-Modells nach Uihlein ermittelt mit
dem vollstdndigen Datensatz. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.0, n = 6.

kY = 1.03-10—2W
k3 = 1.24-107° el
k3 = 5.24-107° e
E//R = 12003 K
EyJR = 13406 K
E3/R = 11743 K
Kg, = 3.27-1072% &
Kpgo = 2.02-107% &

Tabelle B.2: Kinetikparameter des Eley-Rideal-Modells nach Uihlein ermittelt mit
dem vollstandigen Datensatz. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.5, n = 5.0.
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Abbildung B.1: Paritatsdiagramme der einzelnen Komponenten. Kinetikmodell: Eley-
Rideal nach Uihlein. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.0, n = 6.0. Kinetikpara-
meter nach Tab B.1.
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Abbildung B.2: Paritatsdiagramme der einzelnen Komponenten. Kinetikmodell: Eley-
Rideal nach Uihlein. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.5, n = 5.0. Kinetikpara-
meter nach Tab B.2.
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B.4.2 Langmuir-Hinshelwood-Modell

k? = 3.11- 10_5 k:gKat]Z;nW
kS = 3.94-1078 kngmiltm
kS = 2.05-10°¢ %
E\/R = 11422 K

E,/R = 16480 K

E3/R = 11775 K
Kysga = 261

ay = 0.90

(6% = 0.62

Tabelle B.3: Kinetikparameter des Sharma-Modells ermittelt mit dem vollstdndigen
Datensatz. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.0, n = 6.0.

K9 = 2.51-10*5%61’;;”%
k9 = T7.65-107%  tmel o
kS = 3.99-10—6,%’52%
E/R = 12003 K
E,)R = 18024 K
Es/R = 11197 K
Kusa = 268
a; = 0.86
a3 = 0.78

Tabelle B.4: Kinetikparameter des Sharma-Modells ermittelt mit dem vollstéandigen
Datensatz. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.5, n = 5.0.
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Abbildung B.3: Paritatsdiagramme der einzelnen Komponenten. Kinetikmodell: Shar-
6.0. Kinetikparameter nach

ma. Stochiometrische Koeffizienten: p

Tab B.3.
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Abbildung B.4: Paritatsdiagramme der einzelnen Komponenten. Kinetikmodell: Shar-
5.0. Kinetikparameter nach

ma. Stochiometrische Koeffizienten: p

Tab B.4.

1.5, n
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B.4.3 Redoxmodell

2D T o T
B o gy mrr
Ei/R = 13069 K
E>JR = 12081 K
E3/R = 14195 K
Ew/R = 10494 K
Kiy,o = 8.05- 1073 2=

Tabelle B.5: Kinetikparameter des detaillierten Redoxmodells ermittelt mit dem
vollstandigen Datensatz. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.0, n = 6.0.

— — kmol
k? - 736 ¢ 10 2 m
k9 = 347-10* Amel
0 - —1 "l
kg = 1.38-10 EqasecPa
kOv'U = 2.52 kgka sec Pa%-5
E /R = 13042 K
EyJR = 11007 K
E3/R = 13793 K
Eo/R = 10316 K
Kpyo = 1.09-10 2 2

Tabelle B.6: Kinetikparameter des detaillierten Redoxmodells ermittelt mit dem
vollstdndigen Datensatz. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.5, n = 5.0.
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Abbildung B.5: Paritdtsdiagramme der einzelnen Komponenten. Kinetikmodell: Re-
doxansatz. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.0, n = 6.0. Kinetikparameter nach
Tab B.5.
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Abbildung B.6: Paritatsdiagramme der einzelnen Komponenten. Kinetikmodell: Re-
doxansatz. Stochiometrische Koeffizienten: p = 1.5, n = 5.0. Kinetikparameter nach
Tab B.6.



Anhang C

Geometrieparameter

C.1 Zur Geometrie des katalytischen Wandreaktors
der MSA-Synthese

Fur die Berechnung eines katalytischen Wandreaktors wird repréasentativ ein einzel-

ner Spalt betrachtet. Eine schematische Darstellung des gekiihlten Wandreaktors ist in
Abb. C.1 dargestell.

br
o bspalt |

K o T
W

hT ET 0

hS
h ws G s
R hspait 0 € o

s

Abbildung C.1: Skizze des katalytischen Wandreaktors zur Ableitung der Geometrie-
parameter.
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C.1.1 Berechnung der Phasenanteile

Die Gesamtquerschnittsflache berechnet sich zu
AR - hR bR . (Cl)

Daraus lassen sich die Phasenanteile wie folgt herleiten:

bspart b C
G spalt Yspalt
_ bspait hspart 2
€ = JR ( )
2h5b
S spalt
215 bypaie c3
2hTh
T spalt
217 bopart C4
g = 1R ( )
i hgr-br — bsmlt (2 (hT hs) hsﬁ"“lt) (C.5)
AR
- 1 €G _ ES _ €T (C6)

C.1.2 Berechnung der geometrischen Oberflachen

Die spezifischen Oberflachen zur Berechnung der Wéarme- und Stoffaustauschstrome
werden auf das gesamte Bilanz-Reaktorvolumen Vx bezogen.
Fir die Austauschflache zwischen Gasraum und Katalysator ergibt sich mit den
Bezeichnungen aus Abb. C.1:
2 bspart
S spa
= — C.7
0 " (€7
Fur die Austauschflache zwischen Katalysatortrager und Reaktormantel erhdlt man:
oV 2 (bspalt + 2 hT)

- " (C.8)

Die spezifische Oberflache zwischen Gasraum und Reaktormantel berechnet sich aus

2
oM = % (C.9)

C.1.3 Berechnung der Warmeleitungsstrome im Wandreaktor

Die Verkopplung der Energiebilanzen der Feststoffphasen erfolgt in diesem Modell
Uber einen stationdren Warmeleitungsansatz:
or
G = —A— (C.10)
dy
Die Gradienten uber die einzelnen Schichtdicken fallen dabei linear ab. Unter der An-
nahme ein idealen kontaktierung der einzelnen Phasen sind die Kontakttemperaturen
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zwischen Katalysator und dem Trager sowie zwischen dem Trager und der Reaktor-
wand gleich groR. Weiterhin werden die Bilanztemperaturen als mittlere Temperaturen
der einzelnen Phasen angesetzt. Eine Darstellung der einzelnen Temperaturen und der
damit verbundenen Wéarmestromdichten ist in Abb. C.2 dargstellt.

Reaktorwand Katalysator-

T A trager
Ve 5/ v%
qT W

1 —

o

L E—T §

>

=

©

/ N
TS
TG

i o o
T’(U
T

T™W ST

<y

Yr

Abbildung C.2: Skizze zur Berechnung der Warmeleitungstréme durch die einzelnen
Reaktorschichten.

Fur den Warmeaustausch zwischen Katalysatorphase und Katalysatortrager erhalt
man: < o
qS—)T — AS T~ — TK

hS /2
Analog berechnet sich der Warmestrom zwischen Katalysatortrdger und Reaktorman-
tel zu

(C.11)

TST_TTW
qT%W — )\T K hT K (C12)

Die fiir diese Berechnung erforderlichen Kontakttemperaturen lassen sich aus der
Bedingung ermitteln, daR die Warmestrome an den Kontaktflachen gleich groR sein
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mussen; da die Flachen an den Kontaktstellen die selben sind, gilt die gleiche Be-
dingung fur die Warmestromdichten. Fir die Berechnung der Kontakttemperatur zwi-
schen Katalysator und Katalysatortrager erhalt man:

aTS TS _ TST
- S—T S S K
q = =N — = =N —0 (C.13)
‘y:y}“ Jy vyt h% /2

) aTT TST _ TT

@ = AT = A s (C.14)

r Y ly=y;
Durch Gleichsetzen erhélt man fiir die Kontakttemperatur T3 :
)\STS + )\TTTh—T
TS = N (C.15)
XS 4 AT

Auf analoge Weise 1aRt sich die Kontakttemperatur zwischen Katalysatortrager und
Reaktormantel berechnen zu

T
)\TTT + )\WTW;;—W
7 . (C.16)
AT 4 /\W}}L‘—W

W _
TK —

Damit laRt sich unter Berlcksichtigung von GIl. C.15 und GI. C.16 der Wérme-
austausch zwischen Katalysator und dem Kiihlmedium unter Beriicksichtigung der
Warmeleitung der Feststoffphasen aus den Gl. C.11 und Gl. C.12 berechnen. Da-
mit kann der verbesserten Warmeabfuhr des Wandreaktorkonzeptes Rechnung getra-
gen werden, wobei fur den Katalysatortrdger und den Reaktormantel unterschiedliche
Werkstoffe berticksichtigt werden kdnnen.

C.2 Zur Geometrie des Faltreaktors

Fur die modellhafte Abbildung des gefalteten Gegenstromreaktors werden reprasen-
tativ zwei Kandle (Reformiergaskanal und Brenngaskanal) betrachtet. Fiir eine eindi-
mensionale Betrachtung missen die einzelnen Phasenanteile der Gas- und Feststoff-
phasen sowie spezifischen Austauschflachen anhand der geometrischen Form des ge-
falteten Reaktors bestimmt werden. Da sich die Querschnittsflache nicht dndert, wer-
den dazu anhand des Querschnittes, Abb. C.3 alle notwendigen Grolien abgeleitet.

C.2.1 Katalysatortrager

Zur Berechnung und Herleitung der Phasenanteile und spezifischen Oberflichen der
Katalysatortréager, die in den einzelnen Kanélen gleichzeitig als Spacer fungieren, wird
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Spacer/ | |
Brenngas : . He
I I
| |
Spacer/ | l
Reformiergas—_ | | T
I | hsrEf
I I
Sg |
b .
I |
| | Sy
Faltblech : :

by Isolation

Abbildung C.3: Zur Ableitung der geometrischen BezugsroRen des Faltreaktors.

Abb. C.4 betrachtet. Die im Querschnitt anndhernd sinusférmige Form wird vereinfa-
chend als gleichschenklige Dreiecksform betrachtet. In Anlehnung an die Bezeich-
nung von Spacerstrukturen besitzen diese die sog. Wellenldnge A und die Amplitu-
de a Die genaue Bestimmung der Geometrie ist jedoch aufgrund von Strukturun-

S*

Scp

A 2a

Abbildung C.4. Geometrische GrofRen und Bezeichnungen der
Spacer/Katalysatortrager.

regelméaRigkeiten, insbesondere im eingebauten Zustand, nicht exakt erfa3bar. Daher
wird abschdtzungsweise die Querschnittsflache der Spacer berechnet zu

/ 22
Ag =2n4s"/a? + T (C.17)

mit der ,.Zellanzahl* n,, die sich aus der Gesamtstrukturbreite und der Wellenlénge
ergibt. Der Wert s* wurde als Mittelwert aus verschiedenen Messungen an Strukturen
ermittelt zu

s* R 28y, (C.18)
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Fur die Oberflache 146t sich folgende Abschatzung ableiten:

/ \2 ]
Ao =2 (2 ng 4/ a® + 1 Ly, (C.19)

C.2.2 Phasenanteile

Fur die Phasenanteile gelten die im nachfolgenden genannten Beziehungen GI. C.20
bis GI. C. 23.

w 28 (bs + 254 + S5 + Npef W + (Nyep + 1)RI9 + (2n4ep + 2)sB)
& =
(bs + 25w + 58) (Nyeshs™ + (Npep + 1) + (20405 + 2)5B + 254)
(211ef + 2)(bs + 58)8B + (Nrefhi + (Npes + 1)R19)sp
(bs + 25w + 58) (Nyeshs + (Npep + 1)L + (20,05 + 2)sB + 254)
(C.20)
ref %
G (h7elb, — %a—na)\s ) Nref
rel (bs + 250 + 55) (Mrefhs + (Nyey + 1)RI7 + (2nyep + 2)55 + 254)
(C.21)
fg "
G (hf7b, = " nu)s") (s +1)
T (bs + 250 + 58) (Nrehs + (Myes + DAY + (2nres + 2)s5 + 250)
(C.22)
ref "
S %a—na/\s Nref
rel (bs + 250 + 55) (Mrefhs + (Nyes + DRI + (2n4ep + 2)55 + 254)
fg "
S %sa—na)\s (Nyes + 1)
T (bs + 250 + 58) (Mreshs + (Myes + DRI + (2nres + 2)s5 + 250)
(C.23)
Fir den Fall, daB
Sw — 0 und (C.24)
hrel = hi9 = p, (C.25)
lassen sich die Beziehungen fir die Phasenanteile vereinfachen zu
2n4ep + 2) (bs 2Npep + 1)hs
o (@ +2) (b + )+ @y + D) 5 .26
[(2npef + 1)hs + (2n4er +2)5](bs + )
€S, = res (s by — Ma A 5") (C.27)
ref [(2npef + 1)hs + (21pep + 2)s](bs + 5)
re 1
afg _ e sfef (C.28)

Nyre f
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s Npef Mg A S*
N C.29
oref [(2 Npef + 1)h5 + (2 NRef + 2)3]([)5 + 8) ( )
S Nyef +1 S
C.30
ng Nref 87"(»3)" ( )

C.2.3 Spezifische Oberflachen

(2nef + 2)(bs + 5B) + 2(nrey + 1)h1Y

o =
I9 (bs + 25w + 58) (Mref P + (npes + )BT + (2npes + 2)s5 + 250)
(C.31)
" 2o (bs + 8B) + 2nperhTe)
a’re w = re
& (bs + 250 + 55) (Nref sl + (Nyes + 1R + (2npes + 2)55 + 250)
(C.32)
. (2 Nay/a* + 2—2) ey 15
Ore = re
/s (bs + 250 + 55) (Nres 2T + (Nyey + 1R + (2npes + 2)55 + 250)
(C.33)
(2na a? + 1—2> (Mpes + 1) %{lﬁ
a’ =
fe,5 (bs + 25w + 58) (Mrerhi! + (nres + )AL + (2nyes + 2)s5 + 254)
(C.34)
. 2((bs + 8B + 254) + Nyefh" + (Npep + 1hI9 + (2nses + 2)sB + 254
Jack (bs + 255 + 58) (Nreshs + (Nyes + 1AL + (2npes + 2)55 + 25,)
(C.35)
Auch hier gilt wieder fur die Vereinfachung
Sw — 0 und (C.36)
href = hf9 =24 = b, (C.37)

2npef (bs +5)
v = C.38
Utgw = Grefuw [(27tres + 1) g + (2100es + 2) 5] (by + 5) (C.38)

(2 Ng a? + %2) Nyef
o C.39
ref,s [(27er + 1) hs + (2nges + 2) 5] (bs + 5) (%9

Nref + 1
a?}g,s = Tres a:ef,S (C.40)

v 2(bs+8)+ (2npes + 1) hs + (21pep +2) s
Sk = (C.41)
[(27ef + 1) hy + (2Npep +2) 5] (bs + 5)




Anhang D

Stoffwerte und Modellparameter

D.1 Stoffwerte flr die MSA-Synthese

Die Wérmeleitfahigkeit des Reaktionsgases wird aufgrund seiner starken Verdiinnung
in erster Naherung mit einer empirischen Gleichung fir Luft berechnet [101]:

w
¢ = (0. 7 -107°(T — in — D.1
(0.050 +5.7 - 107 (T = 673)) in  —— (D.1)

Die Berechnung der dynamischen Viskositat erfolgt mit Hilfe einer Sutherland-
Gleichung gemal: [70]

412 T \5 .
n(T) = 18.4-106-T+112-(%)3 in Pa-s (D.2)

D.2 Stoffwerte flr die Methanolreformierung

Die Warmeleitfahigkeit der Reinstoffe werden tber eine Sutherland-Gleichung be-

rechnet;
To+Ts, TC¢ TG

MN(TY) = g oy —— D.3
i(T7) TG+ Tq, To, V Tp (D:3)
Die Warmeleitfahigkeit des Gemisches a3t sich nach [78] berechnen aus
J
> Ajyjy/ MW;
AG(TG) = = (D.4)

J
MW,
A

Aufgrund der starken Anderung der Zusammensetzung bei der Methanolreformierung
wird die konzentrationsabhéngige Berechnung der Warmekapazitét auf der Reformier-
gasseite beriicksichtigt:

J
0= Ep - Zw]— Cp’j . (D5)
J

202
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Die Warmekapazitét des Einzelstoffes j berechnet sich dabei zu
Cpj =0+ BT+ T (D.6)

Die freie Gibbs’sche Reaktionsenthalpie zur Berechnung des Gleichgewichtskonstante
(GI. 9.13) erhalt man aus

Agp(T) = Ahg(p®,T) — TAsg(T) (D.7)
mit
T
AhR(pO,T) = Zl/i (Ah?—l—/cp,sz) (D8)
i )
Asp(T) = zy <s$ + / %dT) (D.9)
TO

Die Stoffwerte zur Berechnung des Reaktionssystem der Methanol-Reformierung sind
in Tab. D.1 zusammengetragen.

|CH;OH| H,O | H, | O, | CO [ CO; | N, |
Molgewicht
MW; |2 32.0 18.0 2.0 | 320 | 280 | 44.0 28.0
Spezifische Warmekapazitat [35]

o I 18.40 | 30.38 | 29.09 | 25.74 | 26.88 | 26.02 | 27.31
Fo10° | L | | 10164 | 9.62 | —0.84 | 12.99 | 6.97 | 43.53 | 523
vi-108 || | 28.70 1.18 | 2.01 | —3.86 | —0.82 | —14.84 | —0.0042
Enthalpie, Entropie [35]

AR e —-201.2 | —241.8 | 0.0 0.0 | —110.5| =393.5| 0.0
57 —I 237.70 | 188.72 | 130.60 | 205.00 | 197.91 | 213.64 | 1915
T° K] 298.0 | 298.0 | 298.0 | 298.0 | 298.0 | 298.0 | 298.0
P [bar] 1.013 | 1.013 | 1.013 [ 1.013 | 1.013 | 1.013 | 1.013
Warmeleitfahigkeit nach Sutherland [70]
Aio e 0,023 | 0,023 | 0,163 | 0.025 | 0.023 | 0.015 | 0.024
Ty K] 300.0 | 300.0 | 300.0 | 300.0 | 300.0 | 300.0 | 300.0
T, (K] 177.0 | 177.0 | 166.0 [ 222.0 | 177.0 | 222.0 | 166.0

Tabelle D.1: Stoffdatensammlung fur die Methanol-Reformierung.
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D.3 Kinetikparameter der Methanol-Dampfrefor-
mierung

Das von Peppley et. al publizierte Kinetik-Modell enthalt insgesamt 13 an Mel3daten
angepalite Parameter [75, 74, 6]. Die Messungen wurden ebenfalls in einem Rohrre-
aktor (integrale und differentielle Messmethode) an einem BASF K3-110-Katalysator
durchgefihrt. Das Modell basiert firr alle drei Hauptreaktionen auf einem Langmuir-
Hinshelwood-Ansatz. Fir dessen Herleitung sei auf die angegebenen Originalarbeiten
verwiesen. Im wesentlichen liegen dem Modell folgende Annahmen zugrunde:

e Der  geschwindigkeitsbestimmende  Schritt  fir  die Methanol-
Dampfreformierung als auch fir den Methanolzerfall besteht in der Dehy-
drierung adsorbierten Methoxyls (C'H30).

e Fir die Wassergas-Shift-Reaktion wird als geschwindigkeitsbestimmend die
Bildung von oberflichengebundenem Formiat (HCOQ) aus adsorbierten Hy-
droxyl und C'O angenommen.

Es sei darauf hingewiesen, daf3 der Wert des StoRRfaktors der Wassergas-Shift-Reaktion,
wie er hier verwendet wird, an eigene Messungen zur Wassergas-Shift-Reaktion an-
gepalt wurde. Alle zur Berechnung der Geschwindigkeitsgleichungen notwendigen
Parameter und Konstanten sind in Tab. D.2 aufgelistet.

| Modellparameter der Peppley-Kinetik |

Parameter k> E; AS; AH;
m? kJ J kJ
5 [mol s] @] [molK [E
kr [ ] 7.14-10" 1028 | - -
kp | 3.8 - 10% 1700 | - .
ki [mrzzs (eigene Anp.) 4.8 - 104 | 87.6 - -
KZ'HsO(l) [baT_0'5] - - —41.8 —20.0
KBH(I) [ba,T_O'5] - = _44.5 _200
Kyoe  [bar=9] - - | —1008 | —50.0
;{COO(I) [ba’rio'f)] - - 179.2 100.0
fimoe  |bar ] - - | 300 | —20.0
Lo bar 0] - - 30.0 | —20.0
Kyee  [bar %9 - - —46.2 | —50.0

Tabelle D.2: Kinetikparameter der Peppley-Kinetik [74]. Der StoRfaktor k7, wurde an
eigene Messdaten der Wasser-Gas-Shiftreaktion im KFBR erneut angepalit. Original-
wert: ky = 5.9-10%3 [m—z] Tabelle entnommen aus [91].

mol s
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BET-Oberflache aprr | Belegungsdichte ..,
100 2= 50 .4

Tabelle D.3: Stoffwerte des auf den Spacern beschichteten Katalysators [31].

Eg

= k% D.10

kr k% eXp(RT) (D.10)

kp = k¥ exp(RT) (D.11)

= k2 D.12

kyw* kWeXp(RT) ( )
. ASr  AH;

K; = exp R RT (D.13)

fir j = CH,0% HCoOW 0HY, CH;0P0H®

ASr  AH;

K; = exp R RT (D.14)

fur j = H(9 g

Die in den Gl. (9.8) bis GI. (9.10) enthaltenen Konstanten C'Z ,C% und C%, C%
beschreiben die Konzentration aktiver Oberflichenplétze. Dadurch werden den Re-
formierreaktionen und der Wasser-Gas-Shift Reaktion unterschiedliche aktive Platze
zugeordnet und dem komplexen Mechanismus Rechnung getragen. Fur gewohnlich
werden diese Konstanten in die Aktivitdtskoeffizienten &; multipliziert, da eine ge-
naue Bestimmung der Konzentration der aktiven Platze sehr schwer, wenn nicht so-
gar unmaglich ist. Es ist jedoch Absicht der Autoren, das Kinetik-Modell dahinge-
hend zu erweitern, Desaktivierungsgeschwindigkeiten tiber diese Konstanten zu einem
spdteren Zeitpunkt miteinzubeziehen, da der NTS-Katalysator fiir die Methanolrefor-
mierung bei hoheren Temperaturen aufgrund von Sinterungseffekten der Cu-aktiven
Platze zu starken Aktivitatsverlusten neigt. Dieser Effekt kann also mit diesem Modell
berechnet werden vorausgesetzt, es stehen entsprechende MeRdaten zu Verfiigung. Im
hier verwendeten Modell werden die Konstanten vom Typ 1 und 2 zu 7.5 - 10~ Tn"l
und Typ la und 2a zu 1.5 - 10~° m"l ubernommen. Fir den Katalysator gelten die in
Tab. D.3 angegebenen Werte.

D.4 Warmetransport im gekihlten Festbettreaktor

Der Waérmetransport in gekiihlten Festbettreaktoren wurde in den letzten Jahrzehn-
ten ausfihrlich untersucht [29, 30, 27, 28, 11]. Aufgrund der starken parametrischen
Empfindlichkeit stark exothermer Reaktionen in gekiihlten Festbettreaktoren wie sie
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hier am Beispiel der MSA-Synthese durchgefuihrt wurde, ist eine moglichst genaue
Berechnung des Wéarmedurchgangs vom Reaktorinneren an das Kihlmedium erfor-
derlich.

Fir den Warmedurchgang gilt nach [26]:

1 1 R,
- = = D.15
Uy Qy * 4N (D-15)

rad

Die efektive radiale Warmeleitfahigkeit berechnet sich nach [51] aus:

)\ef{; )\bed Pe()
rae — D.16
G MG Krg ( )
Die partikelgroRenbezogene Peclet-Zahl lautet dabei:
m? % d
Pey = Aig” (D.17)

Der Wert K4 beschreibt hierbei die Intensitat der Quervermischung in Abhdngig-
keit der Partikelform und Partikelgrofie. Zudem hangt dieser noch vom Durchmesser-
verhéltnis von Partikel und Rohrdurchmesser ab:

Krad = Krad,oo . f(D/d) (D18)
bed )\bed 1
et = 3 = VT2 | ]+ VIZE [y (- ok
(D.19)
mit
P 2 | B(kp + kraa — 1) , kp + kraa
¢ N NZkgkp B[kG + (1 - kg) (kp + krad)]
B+1 |k 1—kqg )] B—l]
_— —B(1+ kra — D.20
2B [ ka ( ka 4 Nkg ( )
A elle
kp = pAG : (D.21)
und
1 krad - BkG ( 1 ) krad
_ LA I - _ D.22
NkG<1+ P )BkGl 1+kp (D.22)
_ .110/9
B=0, [1 - 5] (D.23)
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Der Formfaktor fir den Fall von Raschigringen berechnet sich zu
Cy=25(1+d?/d2) (D.24)
fur Kugeln wird ein Wert von C'; = 1.25 gesetzt.
Weiterhin bedeuten

-1
ke = l1 + L] , (D.25)
dp

sowie die modifizierte freie Wegladnge der Gasmolekiile, berechnet nach folgender

Gleichung:
2—v [2rRT MG
=2 D.26
7 VM 2 — /M) (5:29)

Fur den Warmeuibergang zwischen Schittung und Rohrwand wird eine im VDI-
Warmeatlas empfohlene Korrelation des Typs

Nuy = (1 - %) - ReYS' . Prs (D.27)

von Dixon/Labua verwendet [51].

Die Berechnungsgleichungen sind in das Festbettreaktormodell implementiert
worden und kdnnen wahlweise zustandsabhéngig berechnet werden. Fir das im un-
tersuchten Festbettreaktor untersuchte Bruchgut ist bei einer typischen Reaktionstem-
peratur von T' = 400 °C' die Abhéngigkeit vom Wandwarmeiibergangskoeffizient, der
effektiven radialen Warmeleitfahigkeit und der daraus resultierenden Warmedurch-
gangskoeffizient in Abb. D.1 dargestellt. Fir das in Abschnitt 6.3 verwendete Beipiel
ergibt sich bei einer Massenstromdichte von 72 = 0.26 m—§g76 ein Wert fur den Warme-
durchgangskoeffizienten von U,, = 78 -%

m2 K

D.5 Warmeubergang zwischen Fluid und Partikel

Nach [51] gilt fiir die NuRelt-Zahl:

Nu = f, Nuginze (D.28)

fo = 1+15(1—¢) (D.29)

Nuginze = 2+ \/Nul?am + Nu2,., (D.30)

Nugm = 0.644\/Re. /Pr (D.31)
0.8

Nuwry = 15 43'30;:?%( Ifr 2/3 - (D.32)

Re. = vody (D.33)

ve
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Bruchgut, d, ~ 2mm

3.0

120 ¥

e IE
=

i 110 2
=

D 5 _

5 <

O ! | L | ! | L | L 1 L OO
00 02 04 06 08 10 12
0 -2 -1
m, /kgm"s
Abbildung D.1: Nach VDI berechneter Warmedurchgangskoeffizient fur das im kata-

lytischen Festbettreaktor eingesetzte Bruchgut. Parameter: \p = 2 miK d, = 2mm,
e¢ =0.35, ¢ = 0.001, D = 11 mm, T = 400 °C . Medium: Luft.

Raschigring 3x3x1 mm

A ITwm K

0 s b b b b s b b by OO
0.0 051.015 20 25 3.035 4.0
0 -2 -1
m,/kgm"s
Abbildung D.2: Nach VDI berechneter Warmedurchgangskoeffizient fiir 3x3x1-

Raschigringe. Parameter: \p = 2 2% d, = I, = 3mm, d; = 1mm, ¢ = 0.6,
¢ = 0.001, D = 24mm, T = 400 °C . Medium: Luft.
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Kugeln 2.9 mm

A Iwm K

0 ol b b b b b b1y OO
0.0 0510 15 20 25 3.0 35 4.0

0 -2 -1
m, /kgm s

Abbildung D.3: Nach VDI berechneter Warmedurchgangskoeffizient fiir Kugeln. Pa-
rameter: A\p = 2 - d, = 3mm, e = 0.44, ¢ = 0.0077, D = 24mm, T = 400 °C .
Medium: Luft.

Daraus ergibt sich letztendlich die Warmeuibergangszahl zwischen Partikel und Fluid

ZU
Nu /\f

dp

Qf = (D34)

D.6 Diffusionskoeffizient

Der binare Diffusionskoeffizient D5 in Gasgemischen laRt sich ebenfalls nach [51]
berechnen aus 12
1077715 (M) 7 1,013
pLZvi)? + (X v2)/?]
Innerhalb des Feststoffes tberlagert sich zum molekularen Diffusionstrom die sog.
Knudsenstromung, falls sich die mittlere freie Wegladnge der Gasmolekiile in der

GroRenordnung des Porendurchmessers befindet [7]. Als Faustformel gilt hier bei ei-
ner Temperatur von 7" = 298 K flr A in nm:

(D.35)

D12 =

_ 102
AR % (D.36)

In Analogie zum ersten Fick’schen Gesetz erhdlt man nach [7] fiir den Knudsen-

diffusionskoeffizienten Df”
d, I8RT
Djkn = 24 D.37
J,K 3 T Mj ( )
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Multipliziert man GI. (D.35) und GI. (D.37) mit den Strukturparametern des Kata-
lysators “2, so erhdlt man die effektiven Diffusionskoeffizienten im Feststoff zu

1/2
g, 1077 7175 (Mihtz ) 1013

pelf — My My D.38
12 T p[(Zv1)3 4 (X vy)1/3]2 ( )
eff o ‘Spdp 8RT

Disn = 25\, (0:39)

Die Kombination beider effektiven Diffusionskoeffizienten fuhrt auf die
Bosanquet—Formel, mit Hilfe derer der effektive Diffusionskoeffizient im Korn sich

berechnen 4Rt zu . . .
— = 7t = - (D.40)
Deff Dlgf Dg,j;;n

D.7 Stofflibergang zwischen Partikel und Fluid

Aufgrund der Analogie zwischen Wéarme— und Stoffuibertragung mit S¢ = Pr ergibt
sich

Sh = Nu . (D.41)
Daraus laRt sich die Stoffiibergangszahl berechnen zu
D
gy = A7 (D.42)
P

Fir die Berechnung der Sherwood-Zahl werden die gleichen Beziehungen wie in Ab-
schnitt D.5 verwendet.



Anhang E

Erlauterungen zur Orthogonalen
Kollokation

Die orthogonale Kollokation (OC) ist ein gegeniber den finiten Differenzen effizien-
tes Verfahren zur Losung von Differentialgleichungen. Da ihre programmtechnische
Umsetzung jedoch aufwendiger ist als bei den Gblichen Diskretisierungsschemata (fi-
nite Volumen, finite Differenzen), hat sich diese Methode bei der Ldsung verfahrens-
technischer Probleme nicht sehr verbreitet. Dies liegt auch in der Methode selbst be-
grindet, da durch die Approximation der Losung durch ein Polynom hoherer Ord-
nung Oszillationen im Losungsverlauf bis hin zur falschen Berechnung der Gradi-
enten an den Stutzpunkten auftreten. Fur Diffusions-Reaktionsgleichungen, wie sie
beispielsweise in Membranen oder Katalysatorstrukturen auftreten, hat sich diese Me-
thode offensichtlich bewéahrt. Da schon mit wenigen Stiitzstellen sehr gute Ergebnis-
se erzielt werden konnen (abhdngig von der Steifheit des DGL-Systems), lohnt ei-
ne Aufarbeitung der Methode und programmtechnische Umsetzung. Insbesondere in
Hinblick auf die Kopplung von Teilmodellen zu sog. 1 + 1-Modellen, wie beispiels-
weise der Kopplung eines 1-dimensionalen Festbettreaktormodells mit den Stoff- und
Transportgleichungen des Dusty-Gas-Modells, kann durch die Anpassung der Nume-
rik an das zu losende Problem eine erhebliche Zunahme der Rechengeschwindigkeit
erzielt werden. Problematisch werden diese Art von Kopplungen jedoch, wenn beide
oder mehrere Teilsysteme eine eigene Dynamik besitzen und auch nur gemeinsam fur
den néchsten Zeitschritt geldst werden konnen. Fir stationdre Losungen kdnnen die
Diffusions-Reaktionsgleichungen jedoch unterlagert gelost werden.

E.1 Theoretische Grundlagen

Die unbekannte Losung wird mit Hilfe eines Polynomansatzes Py beschrieben und
das Residuum zwischen der wahren Losung y(z) tUber dem gesamten Ldsungsgebiet
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und der approximierten Losung gebildet:

Rn(z,a5) = y(z) — iaj:cj (E.1)
=0

N——
Polynomansatz

Durch die Integration von Ry (z, ax) Uber ein normiertes Integrationsgebiet = €
[0,1] und der Einfiihrung einer Wichtungsfunktion 1 (x) erhédlt man ein integrales
Gltekriterium G|,

1
Gy = /RN($,aj)Wkdx:0 j=0,N k=1,N—1 (E.2)
0

fur N — 1 Gleichungen. Zusammen mit den Randbedingungen beiz = 0Ound z = 1
erhdlt man somit ein Gleichungssystem fiir die N + 1 Polynomkoeffzienten a ;. Die
zunachst etwas willkdrlich eingefiihrte Wichtungsfunktion W, fuhrt zu unterschiedli-
chen Ausdriicken der Quadratur® des Integrals und damit zu unterschiedlichen Sum-
menformeln des approximierten Integrals. Die Bedeutung der Wichtungsfunktion soll
noch an anderer Stelle ndher erldutert werden.

Wird die Dirac-Funtion ¢ als Wichtungsfunktion derart eingefihrt, daf3

1
G = /RN(x,aj)(S(x—xk)dxzo j=0N k=1,N-1 (E.3)
0

gilt, so werden NV — 1 lokale Gutekriterien der Form
RN(.’Ek, Clj) = 0 (E4)

gebildet. Die diskreten Werte x;, werden dabei als Kollokationspunkte bezeichnet. Ins-
gesamt liegen jetzt mit den Randbedingungen und Gl. E.4 N + 1 Gleichungen fir
die N + 1 Polynomkoeffizienten a; vor. Die Ordnung des Polynoms ist dabei von der
Grolke N. Diese Vorgehensweise fiihrt auf die sog. gewdhnliche Kollokation.

Um zu Verfahren héherer Ordnung zu gelangen, wird die sogenannte Gauss’sche
Quadratur Formel eingefuhrt. Sie besagt, dal fiir eine gegebene Wichtungsfunktion
W (z) und N Stiitzstellen x; eine Approximation fur das Integral

[Wie) f@)do = S wnlan) flon) E5)

im Fall polynomischer Funktionen f(x) exakt ist [76] bis zu Polynomen von der Ord-
nung 2 N — 1 [53]. Die Stellen, an denen diese Bedingung erftllt ist, sind gegeniber

Der Ausdruck Quadratur steht hier in dem Zusammenhang das Integral iiber eine entsprechende
Summenformel auszudriicken.
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der einfachen Kollokationsmethode nicht mehr frei wahlbar: sie ergeben sich aus den
Ansdtzen fir die Wichtungsfunktion und den Integrationsgrenzen « und b. Diese Stel-
len -oder Kollokationspunkte- miissen die Nullstellen eines zur Wichtungsfunktion
orthogonalen Polynoms Py sein.

Das Skalarprodukt zweier Polynomfunktionen Py und P,, Uber einer beliebigen
Wichtungsfunktion W (z) > 0

b
(Py|Py) = /W(m)PM(x)PN(:c)dx — 0 mit M<N N,M=0,1,2,..

(E.6)
wird als Orthogonalitéatsbedingung bezeichnet.

Durch die Einfuihrung der numerischen Optimalitat der Quadratur der Gauss’schen
Quadraturformel wurde die Ordnung des Verfahrens auf 2 N — 1 erhoht, jedoch ist die
Wahl der Stiitzpunkte nicht mehr frei wéhlbar wie im Falle der gewdhnlichen Kol-
lokation. Das Gutekriterium kann durch die Quadratur also vereinfacht ausgedriickt

werden durch
N

k=1

Das Giitekriterium ist also genau dann erfiillt, wenn die Orthogonalitdtsbedingung E.6
fir das gewdhlte Ansatzpolynom und der Wichtungsfunktion an den bestimmten Stitz-
punkten z;, erfullt ist. Die Approximation ist dann exakt erfullt, wenn der Grad des An-
satzpolynoms die Ordnung 2N —1 nicht tibersteigt. Werden die Anzahl der Stitzstellen
N, ein Ansatzpolynom vom Grad Kleiner oder gleich 2N — 1, die Wichtungsfunktion
W (z) und die Intervallgrenzen a, b festgelegt, so konnen die Kollokationspunkte aus
der Orthogonalitatsbedingung E.6 berechnet werden. Je nach Art der Wichtungsfunkti-
on und der Intervallgrenzen wird eine Polynomfamilie angegeben [53]. Bei symmetri-
schen Problemstellungen, z.B. Reaktions-Diffusionsgleichungen in kugel- oder zylin-
derformigen Pellets, wird die Intervallgrenze auf = € [0, 1] normiert. Ebenfalls werden
bei symmetrischen Aufgabenstellungen quadratische Ansatzpolynome Py (z?) fir die
Approximation der Lésung angesetzt, wobei hier aufgrund der Symmetriebedingung
bei z = 0 ein Null-Gradient impliziert wird.

Mit der Wahl der Wichtungsfunktion hat man die Moglichkeit die Kollokations-
punkte in den Bereich ihres Maximums hin zu verschieben. Haufig verwendete Wich-
tungsfunktionen bilden W(z) = 1 und W(z) = 1 — z?, wobei nach Finlayson [38]
die Wichtungsfunktion W (z) = 1 — z? eher fir Ansatzpolynome niedriger Ordnung
geeignet ist und die Funktion W (z) = 1 bei Polynomen hdherer Ordnung héufig zu
einer schnelleren Konvergenz der Losung fihrt. In dieser Arbeit wurde ausschliel3lich
die Wichtungsfunktion W (z) = 1 — z? eingesetzt, da die Anzahl der Stiitzpunkte
maoglichst gering gehalten werden sollte.

Die Formulierung des Gutekriteriums hangt jeweils vom verwendeten Koordina-
tensystem ab, da es sich allgemein betrachtet iber das gesamte Integrationsvolumen
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erstreckt:
Gk = /RN(f,(Lj) Wk dVv..= 0 (E8)
1%

Fuhrt man einen Symmetrie- und Geometrieparameter ein, sym und geo, so erhédlt man
in allgemeiner Form fir das Gitekriterium [99, 53]

1
Gy = /RN(rsym,aj)Wk(rsym)rgeodr =0 (E.9)
0

Damit ergibt sich als Orthogonalitatsbedingung:

1
/Wk(rsym)rgeopM(rsym)PN(rsym) — 0 mit M<N N,M=0,1,2,.

0
(E.10)

E.1.1 Beispiel zur Berechnung der Kollokationspunkte

An dieser Stelle soll anhand eines einfachen tibersichtlichen Beispiels die Vorgehens-
weise bei der Berechnung der Kollokationspunkte erldutert werden. Die Wichtungs-
funktion wird zu W (z) = 1 gesetzt und die Anzahl der inneren Kollokationspunkte zu
N = 2. Der N + 1-te Kollokationspunkt befindet sich automatisch an der Stelle z = 1.

P, = a; + asx + azz? (E.11)

Mit Hilfe der Orthogonalitatsbedingung werden nun alle Teilpolynome P,, P; so be-
stimmt, dal} sie zu P, und untereinander orthogonal sind, oder anders ausgedriickt
das Skalarprodukt zu null wird. Die Kollokationspunkte ergeben sich dann aus den
Nullstellen (Wurzeln) des Polynoms der hdchsten Ordnung. Zunédchst werden die Ko-
effizienten der ersten Teilpolynome bestimmt aus

/ 1. Py(z) Pi(z)dz = 0 (E.12)

Das Polynom P, wird zu 1 gesetzt, so dal} das Integral fur die Orthogonalitdtsbedin-
gung nun lautet:

1
/ 1- (b + byz)da =0 (E.13)
0

Die Losung dieser Integration und setzen des ersten Polynomkoeffzienten zu b; = 1
ergibt das Teilpolynom P; zu

P(z) = 1-2z (E.14)
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Als ndchstes werden die Polynomkoeffizienten des Polynoms Po(x) bestimmt:

1
/Po(x) +Py(z)dz = 1-(a; + agx + azz®)dr =0 (E.15)

0
1

/Pl(x) cPy(x)dr = (1-22)- (a1 + ax +azx®)dr =0 (E.16)
0 (E.17)

Aus der Integration und durch Setzen von a, = 1 ergibt sich fur das Polynom P;:

1
Py(z) = i + z? (E.18)

Dieses besitzt im Intervall [0, 1] die beiden Nullstellen

1 1

T o= o4 6\/6 = (.78867511 (E.19)
1 1

7= - 6\/6 = 0.2113248 (E.20)

Zusammen mit dem Randpunkt z; = 1 ergeben sich somit durch einfache Rechnung
die Kollokationspunkte. So lassen sich fiir verschiedene Wichtungs- und Ansatzfunk-
tionen sowie Geometrie- und Symmetrieparametern die Kollokationspunkte berech-
nen. Diese sind fr die wichtigsten und haufigst benutzten Funktionen vertafelt [38],[3]
oder lassen sich einfach mit Hilfe von Programmen der symbolischen Mathematik wie
MAPLE erzeugen und als Bibliothek ablegen.

E.2 Praktische Anwendung und Umsetzung der OC

Da eigentlich nicht die Polynomkoeffizienten des Ansatzpolynoms, sondern die Ap-
proximationen der Ortsgradienten in Abhédngigkeit der Zustdnde an den Kollokati-
onspunkten von Interesse sind, vereinfacht sich die Anwendung der OC auf einfache
Matrizen-Operationen, die einfach und effizient zu programmieren sind.

Dazu soll ein Ansatzpolynom fiir den symmetrischen Fall sym = 2 betrachtet

werden:
N+1

y(r) = > @™ (E.21)

In Gl. E.21 wird der (N+1)-te Koeffizient in das Polynom aufgenommen, so daf an
dieser Stelle die Randbedigung an der Stelle » = 1 in die Berechnung miteinbezogen
wird.
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Die Berechnung der Funktionswerte, der ersten und zweiten Ableitung an den Kol-
lokationspunkten ergeben:

N+1
y(ry) = ZT,%“QC” (E.22)
i=1
dy N+1 dr]%i—Z
dr ;1 dr a4 ( )
Tk ¢ Tk
N+1 _
V3y(ry) = Z V2(ri?)|  a (E.24)
i=1 Tk
Oder in Matrizen-Schreibweise:
y = Qa ,Vy = Ca ,V?y = Da (E.25)

Die einzelnen Eintrége der obigen (N + 1)x(NN + 1)-Matrizen werden aus den Kollo-
kationspunkten ermittelt:

Qri=ri"? [Cri= (20 —2)r 3 | Dy;=(2i—2)(2i — 3+ geo)ri" * (E.26)

Hierbei wurde berticksichtigt, dafl? die Laplace-Funktion von der Geometrie abhéngig

Ist: 9 5
1 Yy
2 — geo
V2y T (7’ _8r> (E.27)

Durch Aufldsen der ersten Gleichung aus E.25 nach dem unbekannten Vektor der Poly-
nomkoeffizienten a und einsetzen in die Gleichungen zur Berechnung der Gradienten,
werden nur noch Ausdriicke von den Funktionswerten selber und den aus den Kollo-
kationspunkten r, zusammengesetzten Matrizen erhalten:

Vy =CQ''y=Ay ,V% = DQ 'y=By (E.28)
Die Umsetzung der OC kann quasi ,,Kochrezept-artig* erfolgen [38]:

1. Festlegung der Anzahl der Kollokationspunkte N und der Polynomfamilie
(Wichtungsfunktion, Symmetrie und Geometrie)

2. Bestimmung der Kollokationspunkte aus der Orthogonalitdtsbedingung. Fir
verschiedene Ansatzfunktionen und Wichtungsfunktionen sind die Wurzeln
der Polynomfamilien vertafelt (Finlayson[38], Villadsen und Stewart [3]). Sie
konnen aber auch leicht mit einem kommerziellen Programm wie beispielsweise
MAPLE erzeugt und als ASCII-Daten in Form einer Bibliothek abgelegt werden
[99].

3. Berechnung der Kollokations-Matrizen Q, C und D.

4. Invertieren der Q-Matrix.
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5. Berechnung der Matrizen A und B.
6. Berechnung der Ldsung.

Eine systematische Vorgehensweise zur Wahl der Anzahl der Stitzstellen und ins-
besondere der Wichtungsfunktion W (z) kann bei diesem Verfahren nicht angegeben
werden. Auch wenn das OC-Verfahren gegeniiber den finiten Differenzen wohl Vor-
teile bietet, so lassen sich damit grof3e Problemstellungen, beispielsweise katalytische
Festbettreaktoren mit mehreren hundert Stitzstellen nicht mehr berechnen, da schon
ab 15 Kollokationspunkten das Verfahren zu Schwingungen zwischen den Stiitzpunk-
ten neigt [53]. Vielmehr kommt dann in diesem Fall die OC auf finiten Elementen
(kurz OCFE) zum Einsatz: dabei wird das zu integrierende Gebiet in verschiedene
Teilabschnitte, den finiten Elementen unterteilt und auf ihnen das OC-Verfahren an-
gewendet. Die einzelnen Elemente missen dann durch geeignete Koppelbedingungen
miteinander verkniipft werden. Da die Kollokationspunkte aber zu Beginn der Integra-
tion bekannt sind, muR die Berechnung der Matrizen nur einmalig erfolgen, so da3 der
Rechenaufwand gering gehalten werden kann.
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