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1 Einleitung und Zielsetzung

Die Bedeutung der kinetischen Analyse als Werkzeug zur Aufkldrung von
Reaktionsmechanismen  katalytischer = Reaktionen, fiir die Voraussage optimaler
Katalysatorzusammensetzung und zur Klidrung aller in Frage kommenden Reaktionspfade
wurde kiirzlich von Boudart [1] hervorgehoben. Ist der Reaktionsmechanismus bekannt, so ist
ein kinetikbasierter Vergleich verschieden modifizierter Katalysatoren moglich [2], [3], bei
dem auch die Anderung die Selektivitit bestimmender Reaktionsschritte in Abhéngigkeit von
der Katalysatorzusammensetzung gegebenenfalls beriicksichtigt werden kann. Gegenwaértig
liegen die Schwierigkeiten bei der kinetikbasierten Charakterisierung von Katalysatoren in

dem hohen Zeitaufwand fiir die Gewinnung experimenteller Daten.

Fir die Untersuchungen heterogen katalysierter Reaktionen haben sich unterschiedliche
Reaktoren bewéhrt. Sie lassen sich in zwei Gruppen aufteilen, den Differential- und den
Integralreaktoren. Im Gegensatz zu Differentialreaktoren ist in integral betriebenen Reaktoren
die Reaktionsgeschwindigkeit im Reaktor ortsabhdngig. Aus diesem Grunde mul} bei der
Auswertung integraler Daten iiber den gesamten Reaktor integriert werden, da nur so die
ortlichen Anderungen der Reaktionsbedingungen iiber das Katalysatorbett beriicksichtigt
werden. Eine Ubersicht {iber die apparative Realisierung von Differential- und
Integralreaktoren und ihrer Vor- und Nachteile wird in [6] und [7] gegeben. Bei den heterogen
katalysierten Reaktionen von Gasen haben einfache Rohrreaktoren mit und ohne
Reaktantenriickfiihrung bzw. -riickvermischung im Labormal3stab weite Verbreitung
gefunden. Untersuchungen zur chemischen Reaktionskinetik finden in ithnen unter isothermen
Bedingungen statt.

Bei Reaktionen mit grofBer Warmetonung ist die Forderung nach Isothermie mitunter nur
nidherungsweise oder gar nicht erfiillbar. Man versucht, diese Forderungen gegebenenfalls
durch Verdiinnung der Reaktanten und des Katalysators mit inerten Stoffen einzuhalten.

Fir die Auswertung wird einerseits ein kinetisches Modell bendtigt, das die Reaktion
beschreibt, und andererseits ein Reaktormodell, das das Verhalten des Reaktors wiedergibt.
Im Prinzip sind Fehler des kinetischen Modells und auch des Reaktormodells immer
vorhanden und erschweren in unterschiedlichem Ausmall die Extrapolierbarkeit der
ermittelten Kinetik auf auBerhalb der Versuchsbedingungen der kinetischen Datenbasis
liegende Reaktionsbedingungen. Hierin liegt die Ursache fiir die Notwendigkeit einer

schrittweisen und damit kostenintensiven MalstabsvergroBerung bei der industriellen



Realisierung chemischer Reaktionen. Zur Verbesserung der Extrapolierbarkeit fordern Wang
und Hofmann [8] daher, die Versuchsbedingungen der Laboruntersuchungen méglichst an
den Bedingungen technischer Reaktoren zu orientieren. Hierflir waren Reaktormodelle von
erheblich hoherer Komplexitit notwendig, die zeit- und temperaturabhidngige Phinomene im
Reaktor mit hoher Genauigkeit zu beschreiben vermdgen. Dimensionslose Kennzahlen wie
Re, Sh, Nu, Pr, Pe, Sc, Bo sind bei diesen Berechnungen SchliisselgrofSen, um den Einfluf3
von fluiddynamischem Verhalten und Verweilzeitverteilung des Reaktors, Stoff- und
Wirmeiibertragung zu beschreiben. Die hohe Anzahl empirischer mathematischer
Beziechungen mit unterschiedlichsten Giltigkeitsbereichen fiir die verschiedenen
dimsionslosen Kennzahlen zeigen, dafl gerade in diesem wichtigen Bereich der chemischen
Verfahrenstechnik theoretisch fundierte Ansidtze noch immer nicht zur Verfligung stehen.

In der vorliegenden Arbeit wird eine nichtisotherme und temperaturprogrammierte Methode
zur Aufzeichung kinetischer Daten analysiert, die auf einen Vorschlag von Wojciechowski et
al. [4], [5] zuriickgeht und die Experimentdauer sowie den Zeitaufwand fiir die kinetische
Analyse der gewonnenen Daten verkiirzen soll. Der experimentellen Vorgehensweise
entsprechend wird sie im Folgenden ,Polytherme Temperatur Rampen® (kurz: PTR) —
Methode genannt. Sie soll die beschleunigte Aufzeichnung von nichtisothermen Daten in
einem integralen Umsatzbereich erlauben, das heilt auch auf technisch relevante

Reaktionsbedingungen angewandt werden konnen.

Die PTR-Methode wird gegenwirtig kontrovers diskutiert. Einer der Griinde ist in der
geringen Zahl von bisher veroffentlichten Beispielen [5] [9] zu sehen. In der vorliegenden
Arbeit sollen daher die Anwendbarkeit sowie die Vorteile und Nachteile der PTR-Methode

analysiert werden.
Aufgabe ist die Beantwortung der folgenden drei Fragen:

1. Mit welcher Genauigkeit konnen die kinetischen Parameter (prdexponentielle Faktoren
und Aktivierungsenergien) im Vergleich mit denen aus der integralen Auswertung
konventioneller isothermer Daten eines Festbettreaktors angegeben werden ?

2. Wie groB} ist die durch die PTR-Methode erreichbare Zeitersparnis im Vergleich mit
konventionellen stationdren und isothermen Vorgehensweisen ?

3. Ist die PTR-Methode auch fiir Reaktionen mit starker Warmeténung anwendbar ?



2 Losungsweg

Fiir die Durchfithrung der Experimente wurde eine geeignete Versuchsapparatur entworfen
und aufgebaut. Es stehen ein druckfester Reaktor (bis 2,0 MPa) aus Edelstahl sowie ein
Reaktor aus Quarzglas zur Verfligung, die je nach Anforderung installiert werden konnen. In
Abschnitt 4.1 wird hierauf detailliert eingegangen. Die Fragen nach Blindreaktionen,
Wirmetonung,  Katalysatorstabilitit —und  &ullerer bzw. innerer  Stoff- oder
Wirmetransportlimitierung wurden in Voruntersuchungen gepriift, um geeignete

Reaktionsbedingungen bei den kinetischen Untersuchungen einzustellen.

Die PTR-Methode zur Ermittlung der Reaktionskinetik wird an zwei Beispielreaktionen
angewandt. Die Testreaktion, die zur Validierung der Genauigkeit und Reproduzierbarkeit der
PTR-Methode herangezogen wird, ist die Ammoniaksynthese. Sie ist technisch relevant,
bereits gut untersucht und verlduft nach genau einem bekannten Reaktionspfad. Um Aussagen
zur Genauigkeit der neuen Methode machen zu konnen, wird neben der differentiellen PTR-
Auswertung fiir die gleichen Meldaten auch eine konventionelle integrale Auswertung
durchgefiihrt, um die mit beiden Methoden erhaltenen kinetischen Parameter vergleichen zu

konnen.

Zur Beantwortung der Frage nach der erzielbaren Zeitersparnis wird der Zeitaufwand fiir
PTR-Versuche und —Auswertung mit dem prognostizierten Zeitaufwand fiir die gleiche
Anzahl von EinzelmeBwerten bei konventionellen stationdren, isothermen Bedingungen

verglichen.

Aussagen iiber die Anwendbarkeit der PTR-Methode auf Reaktionen mit hoher
Wirmeproduktion werden aus den Experimentserien zur oxidativen Dehydrierung von Propan

gewonnen.



3 Stand des Wissens

In dem folgenden Abschnitt werden nach einer kurzen Einordnung in die etablierten
kinetischen Methoden die Grundlagen sowie die einzuhaltenden Randbedingungen der PTR-
Methode, wie sie von Wojciechowski et al. [4] vorgeschlagen wurden, vorgestellt. Im
Anschlu3 wird die Bedeutung und der wissenschaftliche Kenntnisstand zu den zwei in der

vorliegenden Arbeit untersuchten Referenzreaktionen erldutert.

3.1 Methoden der kinetischen Datenaquisition und —analyse

Viele reaktionskinetische Methoden setzen weiterhin auf idealisierte Versuchsbedingungen,
insbesondere  Isothermie und  Gradientenfreiheit. Im  Berty-Reaktor wird die
Gradientenfreiheit durch eine Zwangsumwailzung der Reaktionsgase [10] sichergestellt. Ein
modernes Konzept bei der reaktionskinetischen Untersuchung heterogen katalysierter
Gasphasenreaktionen unter isothermen Bedingungen beruht auf dem Einsatz
mikrostrukturierter Reaktoren und verfolgt das Ziel, den Bereich an Reaktionsbedingungen
hinsichtlich Reaktionen mit starker Wiarmetonung durch die Bereitstellung grofB3er
Wirmeaustauschflichen zu  vergrBern. In  Festbettreaktoren auftretende radiale
Temperaturprofile lassen sich bei Verwendung von Mikroreaktoren bei ansonsten identischen
stationdren Reaktionsbedingungen vermeiden [11] [12] [13] [14]. Den Vorteilen hinsichtlich
Isothermie und giinstigem Dispersionsverhalten steht aber ein Problem gegeniiber.
Mikroreaktoren miissen aus katalytisch inertem Material gefertigt sein, denn wegen der
grolen zur Verfligung stehenden Oberfliche wéren selbst bei geringer Aktivitdt die so

gewonnenen Versuchsergebnisse unbrauchbar.

Temperaturprogrammierte Methoden liefern wichtige kinetische Teilinformationen. Die
Temperaturprogrammierte  Desorption (TPD) erlaubt aus der Messung der
temperaturabhéngigen Freisetzung von adsorbierten Spezies von der Oberfliche eines
Katalysators die Ermittlung der Adsorptionskinetik und -enthalpie. Temperaturprogrammierte
Oxidation und Reduktion (TPO und TPR) geben Aufschlufl, ab welcher Temperatur der
Katalysator Reaktionen mit Gasphasenspezies eingeht und dabei selbst oxidiert bzw. reduziert
wird. Die Kenntnis des Katalysators und seiner chemischen Stabilitdt sind wichtig, weil mit
der chemischen Verinderung auch eine Anderung der katalytischen Eigenschaften

verbunden ist. Mit der Differenz-Thermoanalyse (DTA und DSC) als kalorische Methode



konnen Reaktionen hinsichtlich ihrer Starttemperatur (Onset) und freigesetzten Energien (von
Phasenumwandlungen bis hin zu Zersetzungsreaktionen) untersucht werden. Die
Thermogravimetrie betrachtet die Masse der freigesetzten gasformigen Bestandteile an Stelle

der freigesetzten Energie.

Transientenmethoden (beispielsweise TAP = Temporal Analysis of Products; SSITKA =
Steady State Isotopic Transient Kinetik Analysis; TPSR = Temperature Programed Surface
Reaktion) geben quantitative und qualitative Einblicke in die an der Katalysatoroberflache
ablaufenden Vorginge. Bei TAP-Untersuchungen wird ein Katalysator im Hochvakuum
einem kurzen Puls von Eduktgas ausgesetzt, um kinetische Informationen {iber Adsorptions-
und Desorptionsprozesse und Reaktionen an der Katalysatoroberfliche zu erhalten. Die
SSITKA betrachtet eine stationdre Reaktion, bei der eine Eduktkomponente im Laufe des
Experimentes plotzlich durch eine isotopenmarkierte Eduktkomponente ersetzt wird. Die
zeitaufgeloste Analyse der Reaktionsprodukte erlaubt Riickschliisse auf Reaktionspfad und
Oberflachenspezies. TAP und SSITKA sind isotherme Methoden. Bei der TPSR wird ein
Katalysator mit Edukten beladen, die anschlieBend iiber einem Temperaturprogramm zur
Reaktion gebracht werden. Die niedrigste Temperatur, bei der bereits eine me3bare Reaktion
stattfindet (Onset), hingt von dem verwendeten Temperaturprogramm ab. Die TPSR liefert
Informationen iiber die Aktivierungsbarriere einer Reaktion und gegebenenfalls auch iiber die

Anzahl der Reaktionszentren.

Bei der PTR-Methode handelt es sich um eine temperaturprogrammierte nichtisotherme und
gradientenbehaftete Methode, deren Ziel in der Aufklidrung der Kinetik einer chemischen
Reaktion besteht. Im Unterschied zur PTR-Methode liefern die anderen vorgestellten
temperaturprogrammierten Methoden wertvolle Detailinformationen iiber einzelne Schritte
einer Reaktion. Reaktionskinetische Methoden, die das gleiche Ziel wie die PTR-Methode

verfolgen, sind isotherm und stationdr und aus diesem Grunde zeitintensiv.

Grundlagen der PTR-Methode

Um die Aufnahme kinetischer Daten zu beschleunigen, hat Wojciechowski [4] vorgeschlagen,
die Temperatur der Eingangsgase entsprechend einem Temperatur-Zeit-Programm zu éndern.
Das Einzelexperiment bezeichnet das Durchfahren einer Temperaturrampe mit konstanten

Eduktpartialdriicken und konstantem Eduktstoffmengenstrom. Bei der PTR-Methode handelt



es sich um ein Verfahren, bei dem im Rahmen der Auswertung Informationen aus
verschiedenen Einzelexperimenten zusammengesetzt werden. Unter dem Begriff
Experimentserie soll ein Satz von Einzelexperimenten mit verschiedenen Eduktstoffstromen,
aber von identischer Eduktzusammensetzung und mit identischem Druck und
Temperaturprogramm verstanden werden. Dieser Sachverhalt ist in Abb. 3.1 veranschaulicht.
Eine gegebenenfalls erforderliche Variation der Eduktzusammensetzung erfolgt in separaten
Experimentserien. PTR-Experimente umfassen die Messung der Reaktantenkonzentrationen
und Temperaturen am Reaktorausgang fiir eine Anzahl verschiedener Stoffmengenstrome.
Die Isothermie des Reaktors wird bei der PTR-Methode nicht vorausgesetzt. Sie sollte daher

nicht mit isothermen temperaturprogrammierten kinetischen Methoden [3] verwechselt

werden.
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Abb. 3.1
Experimentelles MeBprinzip der PTR-Methode

Fiir die kinetische Auswertung der Daten ist es erforderlich, daB eine Anderung der
Verweilzeit zu einer nahezu differentiellen Anderung der Konzentrationen und Temperaturen
am Reaktorausgang fiihrt. Mit dieser Annahme konnen die Konzentration-Temperatur-
Verweilzeit Abhingigkeiten, die am Ende des Katalysatorbettes gemessen wurden, durch
einfache Interpolationsfunktionen beschriecben werden. Zuerst werden die x-T-T-
Zusammenhinge der experimentellen Rohdaten durch geeignete Funktionen in zwei separaten
Schritten interpoliert. Im ersten Interpolationsschritt werden die Konzentration—Temperatur
Zusammenhinge fiir jede einzelne Verweilzeit getrennt betrachtet. Lediglich das Rauschen
innerhalb eines Einzelexperimentes wird hierbei minimiert, es konnen nun aus allen
Einzelexperimenten einer Serie Konzentrationen bei konstanter Temperatur berechnet
werden. In einem zweiten Schritt werden die Konzentration—Verweilzeit—Zusammenhinge
bei diesen konstanten Temperaturen durch Funktionen beschrieben. Im Laufe des

Interpolationsverfahrens auftretende Abweichungen zwischen experimentellen MeBwerten



und Interpolation, die iiber das insgesamt zu erwartende Mall an Rauschen hinausgehen,
konnen die Daten und damit die Aussagen der anschlieBenden kinetischen Modellierung
verfilschen, weil bei der anschlieBenden Differentiation jedwedes vorhandene Rauschen
verstarkt wird. Die zweiteilige Interpolationsprozedur kann aus diesem Grunde nicht
vollstindig automatisiert werden, sie bedarf der Kontrolle durch den Anwender. Die
Datentransformation erfolgt mit einem Programm [15] der Technischen Universitdit Hamburg-
Harburg auf der Basis normalisierter biquadratischer Basis-Spline-Funktionen der

allgemeinen Form

Cxi(my,) B
- 2 dpy; My - T Ny -my,, (3-D).
hj

men (m Kat

Hierin sind d; die B-spline-Koeffizienten und N; die normalisierte B-spline-Funktion dritter
Ordnung. Daher ist eine Auswertung von Experimentserien, die weniger als vier
Einzelexperimente umfassen, nicht moglich. Die Bestimmung der Koeffizienten d;; erfolgt mit
den NAG Mark 18 Fortran Routinen (E02DDF, EO02DEF), die eine automatische

Intervallsteuerung beinhalten.

AnschlieBend wird die Funktion fiir konstante Temperatur analytisch differenziert und molare
Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeiten flir jeden Reaktanten werden erhalten. Dieses
Vorgehen kann fiir verschiedene Eingangsbedingungen (Zusammensetzung der Reaktanten
im Eduktstrom) wiederholt werden. Die analytische Ableitung der x(t)-Interpolationsfunktion
bei konstanter Temperatur ist die Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeit R; der zugehdrigen

Reaktionskomponente i lautet

R =" (Xi(m‘“‘t) ] = 3 Y My (T, ) 2 M) (32
oMy { XMy dinert ) p f omy,,
Das hier beschriebene Verfahren kann im Prinzip fiir Reaktionen mit beliebig vielen
Reaktionskomponenten und mit einer beliebig groen Zahl von Experimentserien fiir
verschiedene Reaktionsbedingungen (Eingangspartialdriicke, Gesamtdriicke, Katalysator-
masse, etc.) durchgefiihrt werden. Als Ergebnis dieser Vorgehensweise erhdlt man eine
Zuordnung von Temperaturen, Konzentrationen und Stoffmengenédnderungsgeschwindig-
keiten am Reaktorausgang. Diese Multipletts (T.us,cCi..cn,Ri..R,;) werden fiir die kinetische

Modellierung verwendet.



Die von Wojciechowski [4] dargelegte mathematische Methodik bietet in zwei Punkten Anlal3
zur Kritik. Der Grund hierfiir ist, dal die Grenzen der Methode in [4] und [16] fiir komplexe

Reaktionen mit groBer Warmetonung nicht klar definiert werden.

Die Stoffmengeninderungsgeschwindigkeit eines Stoffes wird nach [4] entsprechend der
Gleichung (3-3) aus dessen Umsatz X; (oder Ausbeute Y;), seiner Eintrittskonzentration c;o
und der Verweilzeit Tk, berechnet. Dabei wird der Umsatz entsprechend Gleichung (3-4) und

der Expansionskoeffizient d(t) entsprechend Gleichung (3-5) berechnet.

0X; (Tga>t)  —1(X,T)

Jt . G
mit  X(Tg,,t)=1-3(t)- s (3-4)
S(t) =_ V(t’Taus) _ u(t’Taus) | (3_5)

V(t-s,T,) u(t—s,T,)

A=const.

In der vorliegenden Arbeit wird eine fiir alle Komponenten gleichermallen giiltige universelle

Definition fur den Umsatz X; vereinbart:

¢(0)=8(D)-¢,(H) vy (3-6),

CA,ein Di

Xi (T t) =

Die weitere Berechnung von d(t) erfolgt gemif Gleichung (3-5).

Das Steuer- und Auswerteprogramm von Wojciechowski verwendet folgende auf
Standardbedingungen bezogene Definition der hydrodynamischen Verweilzeit:

_ Vi -(1-¢)

Kat v (3 -7)

Bezug
Im Folgenden wird die Bestimmung der Reaktionsgeschwindigkeit auf der Grundlage der
Konzentrationsédnderung der einzelnen Reaktanten gezeigt. Ausgangspunkt ist die Stoffbilanz

eines einzelnen Rohrreaktors.

aa%:—V(u-ci)+D-Vzci+2Vji-rj (3-8)
j

Die Eintrittstemperatur T, in den Reaktor mu3 beziiglich der Integration konstant sein.

Nimmt man weiterhin ideales Verhalten (Stationaritdt und Pfropfenstromung) an, das heil3t



Akkumulationsterm und Diffusionsterm seien Null, dann folgt bei Abwesenheit radialer

Konzentrationsprofile in Zylinderkoordinaten

d(c; -u)

T, Tej, =const.
Der Akkumulationsterm wurde von (3-8) zu (3-9) auf Null gesetzt. Wird dem System nun ein
Temperaturprogramm T.;,=f(t) aufgeprigt, so behilt die Gleichung (3-9) nur dann weiterhin
Giiltigkeit, wenn wir fordern, da3 zu jedem Zeitpunkt t der so erhaltene MeBBwert identisch

mit dem MeBBwert ist, den wir unter stationdren Bedingungen erhalten hétten.

Fiir das letzte differentielle Segment (am Reaktorausgang), gilt

0=— 1:lein .(t - S) ) a(xi(t) ’ (X(t))|

Ay r (3-10).
VN Jt mod,N ; o

Tejn =const.

Man projiziert die Betrachtung von Experimenten mit unterschiedlicher Verweilzeit auf
unterschiedliche Orte z. Fiir diese Vorgehensweise sind gewisse Randbedingungen
einzuhalten, um die Giiltigkeit der Gleichung (3-10) nicht zu verletzen. Der Sachverhalt ist in
Abb. 3.2 veranschaulicht, die algebraischen Umformungen sind im Anhang der vorliegenden

Arbeit detailliert dargelegt.

dey, aus
(T, xp) aus ]
CTO El X()) ein e | T
110, aus
KO}—P (Tz,Xz) aus
CTO: X(]) ein K‘ .
E } (T3: X3) aus 'Tl, aus
(TOD XO) ein \\ _T
2, aus
(T4: X4) aus IT3, aus
(Tp.xp) ¢in 14, aus
PR P T T T
d Ll d Ll Ll 1 z 3
ATy AT ATy ;ﬁ_‘:; i/l R(T )
" T 4> %4) ug
N R(l3,%3) o
" ™ » R(TZ’ XZ) aus
k& R(Tl’ Xl) aus

Abb.3.2

Experimente mit differentiellen Anderungen der Verweilzeit fiihren zu Stoffmengen-
anderungsgeschwindigkeiten, die den Bedingungen am Reaktorausgang (Temperatur und
Konzentration) zugeordnet sind.
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Die betrachteten MelBwerte miissen nach wie vor zu einer bestimmten Eintrittstemperatur
gehoren, auch wenn sie aus verschiedenen Einzelexperimenten stammen. Die daraus
berechneten Stoffmengendnderungsgeschwindigkeiten beziehen sich auf die Temperatur und
Konzentrationen am Reaktorausgang. Dies ist eine Konsequenz der Reaktorbilanz. Die

weiteren Randbedingungen werden im folgenden Abschnitt detailliert erlautert.

Randbedingungen der PTR-Methode

In diesem Abschnitt wird eine systematische Ubersicht iiber die Randbedingungen der PTR-
Methode gegeben. Die Ausfiihrungen sind Voraussetzungen filir die Giiltigkeit der
vorgestellten Bilanzierung. Sie sind als Préizisierung der Aussagen in [4] zu verstehen, die in
Bezug auf den Wirmeaustausch zwischen Reaktor und Umgebung und die Anwendbarkeit
der Methode in Abhingigkeit der Warmetonung der Reaktion in Widerspruch zu [16] stehen.
In [16] wird behauptet, die Hohe der Warmetonung der Reaktion sowie der Wéarmeaustausch
zwischen Reaktor und Umgebung hitten keinen EinfluB auf die Einhaltung der PTR-
Randbedingungen.

Bei Reaktionen mit starker Wérmetonung treten im Festbettreaktor Gradienten in der
Temperatur auf. Um trotz aufiretender Temperaturgradienten die experimentellen Daten

auswerten zu konnen, sind die folgenden Kriterien einzuhalten:

e Der Reaktor mu3 so durchstromt werden, dal es sich um einen Rohrreaktor mit
Propfenstromung (PFTR) handelt. Bei der Bilanzierung wurde ideales PFTR-Verhalten

vorausgesetzt.

e Es darf nicht zur Ausbildung radialer Profile hinsichtlich Temperatur, Konzentration oder

Katalysatoraktivitdt kommen.

e Die Temperaturdinderung mufl so langsam erfolgen, daB3 der stationdre Zustand des
Katalysators stets eingestellt ist, das heilt, dal der Katalysator zu jedem Zeitpunkt
thermisch wie chemisch vollstindig equilibriert (quasi stationdr) vorliegt. Auch
Adsorptions- und Desorptionsvorgiange an der Katalysatoroberfliche miissen im
stationdren Zustand sein. In allen Fillen, in denen der Katalysator nur langsam
equilibriert, ist ein Temperaturprogramm mit entsprechend geringer Heizrate 3 zu wihlen,

gegebenenfalls muf3 bei konstanter Temperatur gemessen werden.

e Der Reaktor mul} auf seiner gesamten Lange gleichméBig aufgebaut sein (beispielsweise

hinsichtlich Durchmesser, Warmekopplung mit Umgebung, Katalysatorbeladung).
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e Jedes Einzelexperiment einer Experimentserie soll bei den gleichen stationdren
Startbedingungen beginnen und mit identischem Temperaturprogramm fiir die

Gaseintrittstemperatur ausgefiihrt werden.

e Zeitabhdngige Aktivititsdnderungen des Katalysators, das hei3t Aktivierung wie auch
Desaktivierung, miissen im Vergleich zum Untersuchgszeitraum eines Einzelexperimentes
vernachldssigbar langsam sein. Trifft dies auch im Vergleich zum Untersuchungszeitraum
einer Experimentserie zu, so ist ein Austausch des Katalysators vor einem neuen

Einzelexperiment nicht erforderlich.

e Bei Anderung der fluiddynamischen Verhiltnisse im Inneren des Reaktors (durch
Anderung der Durchflufirate) muB die pro Fliche, Kontaktzeit und Temperaturdifferenz
aus dem Reaktor abflieBende Warmemenge innerhalb einer Experimentserie konstant
sein. Dies ist eine Konsequenz der Reaktorbilanzierung. Da sich mit Verstreichen der
Kontaktzeit auch die Umgebungstemperatur des Reaktors entsprechend dem
Temperaturprogramm &andert, die Umgebungstemperatur hinsichtlich eines den Reaktor
durchlaufenden Volumeninkrementes jedoch als konstant bilanziert wurde, gibt es
zwangsldufig einen maximalen Wert fiir die Temperatursteigerung 3, bei der die
Randbedingung hinsichtlich des Wérmeaustausches nicht mehr erfiillbar ist. Die
Zeitkonstante der Temperaturerhohung (1/B) muB daher im Vergleich zur
Kontaktzeitinderung grof3 sein. Selbstverstindlich gilt dies analog auch fiir die
reaktionsbedingten Temperatur- und Konzentrationsverdnderungen innerhalb des

Reaktors.

Die Einhaltung dieser Forderungen ist ndherungsweise moglich. Es muf3 entweder durch
Kontrollexperimente oder aber durch Berechnungen gepriift werden, ob die Randbedingungen
erfiillt sind. In Abschnitt 5.1.1 werden die Testkriterien sowie die Art der Vorversuche zur
Uberpriifung auf Einhaltung der Randbedingungen der PTR-Methode am Beispiel der

Ammoniaksynthese erldutert.

Die Ammoniaksynthese kennzeichnet ein eineindeutiger Reaktionspfad (nur ein Brutto-
Reaktionsschritt) und eine gute thermische Beherrschbarkeit der Reaktion im Labormalstab.
Aus all diesen Griinden ist die Ammoniaksynthese eine fiir die Validierung der PTR-Methode

geeignete Testreaktion.
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3.2 Kinetik der Ammoniaksynthese

Weltweit wird in fast allen modernen Anlagen zur Ammoniaksynthese Ol und Gas iiber

Steam-Reforming-Prozesse als Wasserstoffquelle verwandt. Der bendtigte Stickstoff ist aus

der Luftverfliissigung zugénglich. Abb. 3.3 zeigt den Aufbau einer Ammoniaksyntheseanlage.

NaOH (10%ig),
M

Gase

ous
Erdel- Hampf% ’HZG L
verarbeitung @ @

Dampf

Ni

JSynthesegos

|
!
|
!
]
!
!

s Kreisloufgos

Abb. 3.3
Technologisches FlieBbild einer Einstrang-Ammoniaksyntheseanlage [17]

1

—_— = 0 00 1O\ LN WD

— O

Laugenwéscher / Abtrennung von Schwefel
Primérreformer

Sekundérreformer / Umwandlung Rest-Methan
Konverter / CO-Entfernung bei hoher Temperatur
Tieftemperaturkonverter

Absorber / Abtrennung von CO,

Methanisator / Umwandlung von restlichem CO und CO, in Methan
Kompressor

NHj;-Abscheider

Reaktor

NH;-Abscheider

Ammoniak ist eine der wichtigsten Industriechemikalien, 85 % werden zu Diingemitteln (wie

z.B. Nitrophoska BASF) weiterverarbeitet. Das bedeutendste Folgeprodukt (mengenmaif3ig

unter den zehn wichtigsten Industriechemikalien) ist daher Salpetersdure, die nach dem

Ostwald-Verfahren aus der katalytischen Ammoniakverbrennung an Platin-Rhodium-Netzen

gewonnen wird:
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4NH;+50, +——= 4NO+6H0 AHg =-906 kJ/mol
2NO + 0O, — 2NO; AHg = -114 kJ/mol
2 NO, — Ny,O4 AHRg = -54 kJ/mol

2 N,O4 + O, + 2H,0 = 4 NHO;

Die Ammoniaksynthese ist fiir die Darstellung von Aminen, Amiden, Aziden, Cyaniden,
Imiden, Nitriden, Nitrilen, Nitroverbindungen und Oximen wichtig. Hydrazinderivate finden
Verwendung als Polymerisationsinitiatoren, Ammoniumthiosulfat ist ein in der Photoindustrie
unentbehrliches  Fixiermittel.  Sprengstoffe  enthalten beispielsweise  Nitroglycerin,
Ammoniumnitrat, Nitrocellulose. Ammoniumphosphate finden unter anderem Verwendung
als Flammenschutzmittel. Ammoniak wird in Kéiltemaschinen eingesetzt. Weitere
Folgeprodukte des Ammoniaks sind Azo-Farbstoffe und Polymere (Polyacrylnitril,
Acrylnitrilcopolymerisate, Polyamid6).

Der weltweite Verbrauch von Ammoniak liegt gegenwirtig in der GréBenordnung von 10°
Tonnen pro Jahr [18]. Der Anstieg der weltweiten Ammoniakproduktion in den letzten

neunzig Jahren ist in Tabelle 3.1 dargestellt.

Tabelle 3.1
Entwicklung der weltweiten Ammoniakproduktion

Ammoniakproduktion weltweit

Jahr 10° t/a
1913 0,01
1916 0,09
1917 0,33
1937 0,76
1945 4,5
1970 61
1983 102

1993 112
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Das Konzept aller Ammoniaksyntheseanlagen basiert auf den Arbeiten von Fritz Haber *) um
1904 (Nobelpreis Chemie 1918) und ist durch Reaktantenriickfiihrung sowie Hochdruck
gekennzeichnet [19] [20].

Nach dem Prinzip von Le-Chatelier 1t sich fiir die Optimierung der exothermen

Gleichgewichtsreaktion,
N, + 3H, +— 2NH; AHpg = -92 kJ/mol
die unter Volumenverminderung stattfindet, folgender Optimierungskonflikt formulieren:

Die Reaktion soll bei einem mdglichst hohem Druck und kleinen Temperaturen stattfinden,
damit die Lage des thermdynamischen Gleichgewichts so weit als moglich zu Gunsten des
Ammoniaks verschoben wird. Andererseits ist die Zeit, die die Reaktion zur Einstellung des

Gleichgewichtes bendtigte, erst bei hoheren Temperaturen (400°C) ausreichend schnell.

Die ProzeBkosten sind hinsichtlich der Kompressionskosten, der Synthesegasreinigung und
der Katalysatoraktivitit zu optimieren. Carl Bosch und Alvin Mittasch haben 8000
Katalysatoren unterschiedlichster Zusammensetzungen in den Laboratorien der Badischen
Anilin und Soda Fabriken (BASF) untersucht. Vergleichbare Vorgehensweisen werden im
Rahmen kombinatorischer Katalysatorentwicklungen praktiziert [21]. Der Grund hierfiir ist in
den geringen Kenntnissen {iber die atomaren Prozesse bei der heterogenen Katalyse zu sehen,

was die Entwicklung wissensbasierter Ansitze fiir die Katalysatorentwicklung immer noch

einschrankt.

Die bis zum heutigen Tage verwandten Katalysatoren fiir die Ammoniaksynthese basieren auf
dem BASF-Patent aus dem Jahre 1910, das einen Eisen-Aluminiumoxid-Katalysator mit
Calcium und Kalium als Promotoren beschreibt. Geringfligige Modifikationen beziiglich der
Zusammensetzung wurden von Haldor-Topsee durchgefithrt. Das im Roh-Katalysator
enthaltene Fe;O4 wird in Gegenwart von H, zu hochporésem alpha-Fe reduziert. Die
Jahrzehnte dauernde Okonomische Optimierung der Ammoniaksynthese hat zu typischen
Prozef3bedingungen (Systemdruck von 300 bis 400 bar und Temperaturen zwischen 400 und

500 °C ) gefiihrt [18].

*) Gerade wegen seiner grofen Verdienste um die Chemie des Stickstoffs soll das ethisch falsche Verhalten Habers nicht
unerwahnt bleiben. In den Jahren 1914 bis 1920 ist er maBBgeblich fiir die Entwicklung und in seiner Funktion als Hauptmann
der Reichswehr teilweise personlich fir den Einsatz von Massenvernichtungswaffen (Phosgen, Senfgas, Cyclon B)
verantwortlich.
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Ein zweiter industriell verwendbarer Katalysator wurde erst {iber 60 Jahre spiter entdeckt. Es
handelt sich dabei um eine von der BP entwickelte Rezeptur von Ruthenium-Graphit mit
Barium und Césium als Promotoren. Aika und Ozaki [22] haben solche Katalysatorsysteme

untersucht.

Fiir die industriell gidngigen Katalysatoren BASF S6-10 und den in der Zusammensetzung
sehr dhnlichen Katalysator KM1R von Haldor-Topsee sind aus den vergangenen vier
Jahrzehnten umfangreiche Literaturdaten in einem grof3en Bereich von Reaktionsbedingungen
(Temperatur, Druck, Verweilzeit) verfiigbar [23] [24] [25] [26] [27] [28]. Von den
Untersuchungen von Nielsen [24] bis in die Gegenwart sind dabei Datenumfang,
Untersuchungsmethoden und kinetische Modelle kontinuierlich weiterentwickelt worden [25]
[27] [29]. Dieser Typ von Katalysatoren hat sich in der industriellen Anwendung bewaihrt.
Die Ausgangsmaterialien sind kostengiinstig zugénglich und der Katalysator ist fiir seine gute
chemische Stabilitdt bekannt, was sich in der industriellen Produktion in langen Standzeiten
von bis zu 15 Jahren wiederspiegelt.

Emmett und Brunauer haben [30] bereits in den dreifliger Jahren die N,-Adsorption an
industriellen Katalysatoren dieses Typs untersucht. Spater konnten Ozaki, Taylor und Boudart
[29] aus Versuchen mit Deuterium an Stelle von Wasserstoff schlieBen, dal Wasserstoff nicht
am geschwindigkeitsbestimmenden Reaktionsschritt beteiligt sein kann, denn die von ihnen

bestimmten Geschwindigkeitskonstanten fiir Wasserstoff und Deuterium waren identisch.

Ist der Bereich der Reaktionsbedingungen, fiir den das kinetische Modell gelten soll, klein
und soll lediglich in diesem Bereich interpoliert werden, geniigt es hdufig, einen
formalkinetischen Ansatz zu verwenden. Je einfacher das Modell, desto geringer ist der
mathematische Aufwand fiir die Parametersuche, desto eingeschréinkter ist jedoch auch die
Extrapolierbarkeit des Modells. Zur Beschreibung eines Ausschnitts des kinetisch
kontrollierten Bereiches der Ammoniaksynthese wird fiir den Vergleich der Aktivitit
verschiedener Katalysatoren in einem engen Bereich an Reaktionsbedingungen bis in unsere

Zeit immer wieder auf einen einfachen Potenzansatz zuriickgegriffen. [3] [22] [25] [31]

r=k- Py, Py, Py (3-11)

Das erste kinetische Modell, das die Chemiesorption des Stickstoffs als

geschwindigkeitsbestimmenden Schritt annimmt, wurde von Temkin und Pyzhev [32] im
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Jahre 1940 formuliert. Sie nahmen an, da3 die Adsorptionswérme linear mit der Bedeckung

der freien Katalysezentren abnimmt.

a b
P P
r=k Py, - 1212 —k, - N_éﬂ (3-12)
PNH3 PHZ

Ozaki, Taylor und Boudart [29] haben einen Satz von Langmuir-Hinshelwood-Ansétzen mit

unterschiedlichsten Annahmen iiber die Adsorptionsenergie und Oberflichenspezies
formuliert. Die Reaktionsgeschwindigkeitsgleichungen unterscheiden sich ausschlieBlich in

den Exponenten a und b in GL. (3-13).

k- Py,
(1+K'PNH3/P132)/7

(3-13)

=

In der Absicht, den so beschreibbaren Bereich der Reaktionsbedingungen weiter zu
vergroBBern, haben Nielsen et al. [24] die diversen Reaktionsgeschwindigkeitsgleichungen in
einer verallgemeinerten Form in Gl. (3-14) zusammengefiihrt und die Exponenten a und b im

Rahmen der Parametersuche bestimmt.

kz'(K2 'PNZ_P]\?H3/P132)

88w

(1+K'PNH3/P132)(7

(3-14)

=

Untersuchungen aus dem Bereich Surface Science [33] [34] haben Informationen iiber den

Reaktionsmechanismus verfligbar gemacht und zur Entwicklung detaillierter mikrokinetischer

Modelle gefiihrt.

In den achtziger Jahren wurde von Stoltze und Nerskov [25] ein mikrokinetisches Modell
vorgeschlagen, dessen Anwendung in Untersuchungen von Sehested et al. [27] demonstriert
wurde. Es wird in Abschnitt 5.1.3 ndher erldutert und im Rahmen der vorliegenden Arbeit

verwandt.
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Alle  genannten  Modelle setzen die  dissoziative  Stickstoffadsorption  als
geschwindigkeitsbestimmenden Schritt der Reaktion voraus. Diese Annahme wird durch
zahlreiche Arbeiten gestiitzt. Eine Ubersicht iiber die verfiigbaren kinetischen Informationen
und kinetischen Modelle wird von Aparicio und Dumesic [35] und von Dumesic und Trevino
[28] gegeben. Sie erldutern die Frage nach dem geschwindigkeitsbestimmenden Schritt und

die Frage nach den Oberflichenspezies auf dem Katalysator unter Reaktionsbedingungen.

Fir die Untersuchungen zur Ammoniaksynthese in der vorliegenden Arbeit wird der
Katalysator BASF S6-10 aufgrund seine guten chemischen Stabilitit und der

umfangreichen Informationen, die aus der Literatur zugénglich sind, verwandt.

3.3 Kinetik der oxidativen Dehydrierung von Propan

Die Chemie der kurzkettigen Alkane (C;-C,) ist Gegenstand intensiver Forschung. Sie sind
iiber die Naphtaspaltung aus Erdol oder direkt aus Erdgas verfiigbar. Die weltweit bekannten
Mineral6lvorkommen sind etwas kleiner als die Erdgasreserven [36]. Die wesentlich grofleren
weltweiten Kohlevorkommen sind weit weniger rationell zu fordern und zu verteilen als Ol
und Gas. In Anbetracht der zunehmenden ErschlieBung regenerativer Energiequellen ist ein
wichtiges Entwicklungsziel der kommenden Jahrzehnte, die wertvollen Rohstoffe Erdol und
Erdgas, nicht mehr in dem bisherigen Umfang als Primérenergietrdger zu vergeuden, um
diese attraktive Rohstoftbasis fiir die Chemie moglichst lange erhalten zu konnen.

Ein wichtiger und vielfaltig einsetzbarer Rohstoff flir die chemische Industrie ist Propen. In
Abb. 3.4 sind in Form eines Propenstammbaumes die wichtigsten Folgeprodukte des Propens
aufgefiihrt. Nitroglycering (aus Glycerin und Nitriersdure) ist vielfach als Sprengstoff und
wegen seiner pharmazeutischen Eigenschaften in der Therapie von Bluthochdruck eingesetzt.
Acrylsdure und Aceton werden fiir Farben, Lacke und Klebstoffe bendtigt. Acrylnitril dient
als Rohstoff fiir Polyacrylnitrilfasern und Reaktionsklebstoffen. Polypropylen ist ein
inzwischen in fast allen Bereichen des tdglichen Lebens anzutreffender Kunststoff [37]. Fiir
die Herstellung von Acrylnitril nach dem Verfahren von Standard Oil of Ohio (Sohio) werden

sowohl Propen wie auch Ammoniak bendtigt:

Propen + NH; + 3/20, - 3 H,O + CH,=CH-CN
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Aus Propylenoxid und Ammoniak werden Isopropanolamine hergestellt, ein Vorprodukt fiir
Detergentien, Farbstoffe, Pharmazeutika und Pflanzenschutzmitteln. Acrolein, Acrylsdure und

Polypropylen sind die mengenmaiflig bedeutendsten Folgeprodukte auf Propenbasis.

iz
/ﬂchlor-propan Allyichiorid ——== Glycerin
Wm
Polypropylen (isotaktisch)
Propylenchiorhydri
\\" C, HCI
Propylenoxid -«——Hydroperoxid —— Propen —o—x———-—’ n-Butyraldehyd —n-Butanol
oo \ -
O, NHy/0, H.O0 Cumol ——7—=Phenol
Polypropylengtlykol
Acrylsiure «<2— Acrolein  Acryinitril  Isopropylalkohol Acston Keten
Glycerin Polyacryinitril Diacetonalkohol Acetoncyanhydrin

1

Isobutyi-methyi-keton —————— Mesityloxid Methacrylséiure-
methylester

Abb. 3.4
Propenstammbaum [37]

Tabelle 3.2
Weltweiter Propenbedarf [36]

Propenbedarf/ Mio t/a Raffinerieprodukte / Mio t/a
1976 1986 1996 | 1973 1983 1993

USA | 44 70 122 1 85 730 690
Japan | 2,6 30 44 | 260 220 180
Dt | 14 24 35 | 120




19

Im Vergleich sowohl mit dem Gesamtumfang der Rafinerieprodukte als auch mit dem
wachsenden Bedarf an Ethylen und anderen Olefinen, die Co-Produkte im traditionellen
Propen-Erzeugungsproze3 sind, ist der Bedarf an Propen in den letzten Jahrzehnten

iiberproportional gestiegen (siche Tabelle 3.2).

Da die beim thermischen Cracken von Erdol anfallende Menge Propen den industriellen
Bedarf seit den achtziger Jahren nicht mehr deckt, wird zusdtzlich bendtigtes Propen
katalytisch durch Dehydrierung von Propan hergestellt. Dieser Prozef3 ist endotherm und
damit energie- und kostenintensiv. Die Reaktion benétigt hohe Temperaturen (>800K) und
wird durch das thermodynamische Gleichgewicht limitiert. Koksabscheidungen vermindern
die Katalysatoraktivitdt und —lebensdauer. Die Reaktivierung der verkokten Katalysatoren ist
ein weiterer Kostenfaktor. Ein alternativer Darstellungsweg, die oxidative Dehydrierung von
Propan (ODH Propan) mittels Sauerstoff, ist gegenwirtig Gegenstand zahlreicher
Forschungsaktivititen. Die hierbei ablaufenden Brutto-Reaktionswege sind in Abb. 3.5

dargestellt.

C,H

AHR 873K — -118 kJ mOI_l 3776
+

C,Hy «+— C,H, 2

+0
AHR g73x = 1 \
110 kJ mol
me AHR g73x = -1195...-2045 kJ mol! o,

Abb. 3.5
Reaktionsschema oxidative vs. nichtoxidative Dehydrierung von Propan

Die ODH Propan bietet gegebenenfalls die Vorteile, keiner Gleichgewichtslimitierung zu
unterliegen und energetisch giinstiger als das nicht oxidative Verfahren durchgefiihrt werden
zu konnen. Die Reaktion verlduft nach einem komplizierten Mechanismus, bei dem
Parallelreaktionen und Folgereaktionen auftreten und kann bereits bei geringeren
Temperaturen als 500°C realisiert werden. Die Katalysatoren bendtigen wegen der

Anwesenheit von Sauerstoff keine Regeneration, da sie nicht verkoken.
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Fiir die ODH Propan existieren zwei verschiedenartige Katalysatortypen.

Platin-Al,O3; und Cr,03/Al/Zr —Katalysatoren werden in dem industriellen endothermen
Prozess eingesetzt. Beretta und Forzatti [38] [39] haben Pt-Katalysatoren, Buyevskaya und
Baerns [40] haben Seltenerdoxidkatalysatoren fiir die oxidative Dehydrierung von Propan
untersucht. Diese Katalysatoren vermitteln durch die an ihnen ablaufende Totaloxidation die
Dehydrierung in der Gasphase iiber einen Radikal-Kettenmechanismus. Bei Temperaturen
unter 500°C ldauft ausschlieBlich die katalytische Totaloxidation ab. Bei hoheren
Temperaturen laufen homogene Gasphasenreaktionen auch ohne den Katalysator ab. Die
Katalysatoren dienen zur Ziindung. Die Idee zu einer moglichen ProzeBvariante besteht in der
Kombination der exothermen Propanoxidation mit der endothermen thermischen
Dehydrierung von Propan und verfolgt das Ziel, die thermodynamische Limitierung
aufzuheben und einen autothermen ProzeB3 zu realisieren. Aus der pyrolyseartigen Reaktion
lassen sich jedoch Olefine nur bei geringen Ausbeuten und kleinen Selektivitdten gewinnen.
Das Interesse an solchen Katalysatorsystemen fiir die oxidative Dehydrierung hat in den

letzten Jahren nachgelassen.

Ein anderer Ansatz basiert auf der Verwendung von Ubergangsmetalloxiden, die als
Redoxkatalysatoren [41] [42] [43] wirken. Mamedov et al. [44] fanden, dal3 die auf Vanadium
basierenden Katalysatoren zu den aktivsten und selektivsten bislang bekannten ODH
Katalysatoren zdhlen. Creaser und Andersson [45] untersuchten sechs unterschiedliche
kinetische Modelle. Thr urspriingliches Ziel, aus der Modelldiskriminierung mechanistische
Informationen zu gewinnen, konnten sie jedoch nicht erreichen. Obwohl zwei der sechs
Modelle nur formalkinetischer Natur waren und eine faktorielle Versuchsplanung [46]
zugrunde lag, gelang es nicht, zwischen den Modellen zu diskriminieren, da nach den
Parameteranpassungen fiir alle sechs Modelle gleich gro3e Abweichungen zwischen Modell-
und Experimentwerten resultierten. Die faktorielle Versuchsplanung verfolgt das Ziel, mit
moglichst wenigen stationdren Betriebspunkten bzw. Versuchsbedingungen den
grofftmoglichen Bereich an experimentellen Bedingungen abzudecken und eine flir die
Parametersuche geeignete Datenbasis zu schaffen. Offensichtlich reichte in dem zitierten Fall
die Datenbasis trotzdem nicht aus, um eines der vorgeschlagenen Modelle favorisieren zu

konnen.

Grabowski et el. [47] konnten mit Hilfe von Transientenexperimenten zeigen, da3 bei dem
ersten Schritt der Propanumsetzung das Propan aus der Gasphase mit adsorbiertem Sauerstoff

bzw. Gittersauerstoff am Katalysator reagiert [43] [45] [48] [49] und nach der
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Propendesorption Anionenleerstellen hinterldBt. Nach dissoziativer Adsorption von Sauerstoff
erfolgt anschlieBend die Reoxidation des katalytischen Zentrums (Mars Van Krevelen

Mechanismus) [48] [50] [42].

Chen et al. [50] konnten das von Blasco et al. [51] vorgeschlagene einfache
Reaktionsnetzwerk (Dreiecksschema, Abb. 3.5) mit Hilfe von Isotopenmarkierungs-
experimenten als brauchbares Modell fiir den Reaktionsverlauf bestédtigen. Dies steht im
Einklang mit zahlreichen anderen Untersuchungen, zum Beispiel [42] [52] [53] [54] [47].
Gleichzeitig gelang Chen et al. der Nachweis, dal CO, sowohl aus der Priméroxidation von
Propan (Parallelreaktion) als auch aus der Sekundiroxidation von Propen (Folgereaktion)
gebildet wird, wihrend CO ausschlieBlich das Produkt der Sekundédroxidation ist. Aus dem
Vergleich [54] von Untersuchungen verschiedener Forschergruppen an den
unterschiedlichsten Katalysatoren kamen Chen at al. auBerdem zu dem Schluf}, daB
unterschiedliche Redox-Katalysatoren die Reaktion iiber die gleichen elementaren

Reaktionsschritte fiihren mussen.

Khodakov et al. [52] haben den Vanadiumgehalt und die Zusammensetzung des Trégers
variiert und vorgeschlagen, dal} fiir die Selektivoxidation wie auch flir die Totaloxidation die
gleichen aktiven Katalysatorzentren verantwortlich sind, da in ihren Experimenten die
Verhiltnisse der Geschwindigkeitskoeffizienten von Propenbildung zu Propenverbrennung
tragerunabhdngig waren. Die Frage der Unterscheidung zwischen ein- und zwei-Zentren
Oxidation konnte von Grabowski et al. [47] im Rahmen einer Modelldiskriminierung nicht
zufriedenstellend gekliart werden. Sowohl Grabowski et al. [47] wie auch Creaser [45]
beriicksichtigen jedoch die unterschiedlichen Totaloxidationswege [50], die zu CO und CO,
fiihren, nicht. Sie nehmen statt dessen einen Pauschalreaktionsweg zu CO, an.
Moglicherweise liegt hierin der Grund flir das Versagen der Modelldiskriminierungen, da die
zu vergleichenden Modelle alle den gleichen Modellfehler aufweisen. Kondratenko et al. [55]
und Chen et al. [56] vermuten zwei unterschiedliche katalytisch aktive Zentren am
Katalysator, von denen nur eine fiir die Totaloxidation verantwortlich sein soll. y-AlLOs-
getrigerte Katalysatoren mit einem Vanadiumgehalt von 4,6 wt-% haben sich bei diesen
Untersuchungen als optimal erwiesen. Fiir die in der vorliegenden Arbeit vorgestellten
Experimente zur ODH Propan wurde ein Katalysator identischer Zusammensetzung [55]
verwandt. Die bislang mit verschiedenen vanadiumhaltigen Katalysatoren erzielten

Ausbeuten reichen jedoch nicht aus, um das bestehende Verfahren abzulosen [57]. Die Suche
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nach  besseren  Katalysatoren, reaktionskinetischen = Modellen und  optimalen

Reaktionsbedingungen ist noch nicht beendet.

In der vorliegenden Arbeit wird am Beispiel der ODH Propan gezeigt, welchen interessanten
Beitrag die weniger zeitintensive PTR-Methode im Rahmen kinetischer Untersuchungen zu
leisten vermag, insbesondere konnen hierbei Informationen iiber die Anwendbarkeit der PTR-
Methode bei Reaktionen mit starker Warmetonung gewonnen und die Grenzen der Methode

aufgezeigt werden.



4 Experimentelles

Im Folgenden wird die experimentelle Vorgehensweise bei den zwei Beispielreaktionen
Ammoniaksynthese und Oxidative Dehydrierung von Propan (ODH Propan) erldutert.
Zunichst werden Apparatur (Abschnitt 4.1) sowie Katalysatoren und Reaktionkomponenten
(Abschnitt 4.2) beschrieben. Die Versuchsbedingungen der katalytischen Messungen und der
experimentelle Ablauf werden in Abschnitt 4.3 vorgestellt. Auf Kalibierung und
Betriebsbedingungen der Analytik wird hierbei eingegangen. AnschlieBend wird in Abschnitt
4.4 die Auswertung der Mef3daten erldutert. Die Abschédtzung der Fehler gemessener Grof3en

erfolgt im Abschnitt 4.5

4.1 Apparatur
Die Abbildung 4.1 zeigt ein vereinfachtes FlieBbild der PTR-Versuchsanlage. Sie kann bis zu

einem Systemdruck von 20 bar und in einem Temperaturbereich von RT bis 500°C betrieben
werden. Die Automatisierung erlaubt die Regelung der Gasdosiergerite, der Ofentemperatur
sowie die Erfassung der Temperaturme3werte. Es konnen bis zu vier Gase gleichzeitig dosiert
werden. Die Steuerung und Datenerfassung der Analysengerite erfolgt mit separaten

Rechnern.
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Abb. 4.1
Schematisches Fliebild der PTR-Anlage
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Gasdosierung

Fir die Dosierung der Gase werden elektronische MassendurchfluBregler vom Typ
Bronkhorst F-201C eingesetzt, deren Funktionsprinzip auf der Messung der Warmeabfuhr an
einer Heizwendel beruht. Die Regelung ist damit weitgehend unabhidngig vom Systemdruck
innerhalb der Apparatur. Die Kalibrierung der Regler erfolgt mit den bei den Reaktionen
eingesetzten Eduktgasen unter Verwendung eines Blasenzdhlers durch Messung der
Volumenstrome pro Zeiteinheit unter Beriicksichtigung von Raumtemperatur und Luftdruck
bei Annahme des idealen Gasgesetzes. Es wird auf Normalbedingungen (101325 Pa, 0°C)

bezogen.

Das Druckhalteventil (Bronkhorst P-502C / F-033C) hinter dem Reaktor ist mit einem
elektronischen Druckabnehmer ausgestattet, der den Systemdruck in Form eines

Spannungswertes U (0..5 VDC) an den Steuerrechner iibertréagt.

Reaktor

Der Reaktor ist vertikal in einem temperaturgeregelten Umluftofen platziert. Die
Geschwindigkeit, mit der die Ofenluft bei Raumtemperatur umgewailzt wird, wurde mit einem
Anemometer (Testo 0635.1044/105B) bestimmt. Sie betrdagt bei Raumtemperatur 0,8-1,0 m/s.
Die Reaktortemperatur folgt der Ofentemperatur entsprechend der thermischen Kopplung

zwischen Reaktor und Ofen.

Der Reaktor hat bei der Ammoniaksynthese und der ODH Propan ginzlich verschiedenen
Anforderungen zu entsprechen. Bevor jedoch die Unterschiede der Reaktoren ndher erldutert
werden, sei zundchst auf das gemeinsame Funktionsprinzip beider Reaktorausfiihrungen
hingewiesen: Das Gas ist nach Durchlaufen eines Vorheizers am Reaktoreingang auf
Ofentemperatur  vorgewarmt, es verlilt das Katalysatorbett entsprechend des
Wirmeverbrauchs oder der Wéarmeproduktion durch Reaktion mit niedrigerer oder hoherer
Temperatur. Der Vorheizer ist ein im Ofenraum platziertes Rohr, das als Wéarmetauscher

fungiert. Die beiden Reaktorausfiihrungen sind in Abb. 4.2 dargestellt.
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Abb. 4.2

a  Edelstahlreaktor fiir die Ammoniaksynthese
b  Quarzglasreaktor mit Vorheizer fiir die oxidative Dehydrierung von Propan
1 Eduktgaszufiihrung

2 Produktgasabfiihrung

3 Kapillare (Proben-Lanze)

4 Thermoelement Katalysatorbettausgang

5 Thermoelement Katalysatorbetteingang

6  Katalysatorbett

7 a Hiilse mit Sieb b Fritte

8 Ofen

9 Dichtung

10 Quarzsandschiittung
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Fir die Untersuchungen zur Ammoniaksynthese wurde ein Stromungsrohrreaktor aus
Edelstahl Sorte 316 (Abb. 4.2a) verwandt. Der Edelstahlreaktor ist bei den vorgesehenen
Betriebsbedingungen thermisch stabil, druckdicht und verhédlt sich beziiglich der
Ammoniaksynthese inert. Die Katalysatorschiittung wird durch ein im Reaktor befindliches
Edelstahlsieb gehalten. Der Vorheizer besteht aus einem 5 m langen Edelstahlrohr mit 1/8
Durchmesser. Das Sieb ist in einer Hiilse (Abb. 4.2a-7) fixiert, die auf der
Reduzierverschraubung des Reaktors aufliegt und bei der Installation durch die
Verschraubung mit dem Reaktor verquetscht wird. Die Thermoelemente werden am

Reaktoreingang iiber ein T-Stiick und am Reaktorausgang in der Abgasleitung zugefiihrt.

Bei der oxidativen Dehydrierung von Propan sind aufgrund der sehr exothermen Reaktion
hohe Temperaturspitzen innerhalb des Reaktors zu erwarten. Das Reaktormaterial mul3 daher
eine sehr hohe thermische Stabilitdt aufweisen. AuBerdem verhélt sich Stahl erfahrungsgemal
bei der ODH Propan nicht inert, sondern katalysiert seinerseits die Reaktion. Selbst wenn die
Fragen der Betriebssicherheit gelost werden konnten, so wiirde bei Verwendung eines
Stahlreaktors nicht zwischen dem katalytischen Effekt der Reaktorwand und des eigentlichen
Katalysators unterschieden werden konnen. Zur Losung dieses Problems wurde ein
Quarzglasreaktor entwickelt und gebaut. Dieser spezielle Reaktor ist nur fir verhédltnisméaBig
geringe Driicke (bis 1,4 bar) geeignet, dafiir jedoch katalytisch inert und von hervorragender
Temperaturbestdandigkeit (bis ca. 1000°C). Reaktor und Vorheizer sind bei dieser
Konstruktion aus einem Werkstiick (Abb. 4.2b), das hei3t, der Vorheizer besteht ebenfalls aus
Quarzglasrohr und ein Kontakt von heilen Reaktionsgasen mit andernfalls erforderlichen
Verschraubungen wird vermieden. Das Katalysatorbett wird durch eine in das Quarzglasrohr
eingeschmolzene Fritte in Position gehalten. Die Quarzglasschiittung vor dem Katalysatorbett
dient dazu, die Eduktgase gleichmifig auf das katalytisch aktive Bett treffen zu lassen. Die
Quarzglasschiittung am Ende des Katalysatorbettes schiitzt die Fritte vor Verunreinigungen
und stellt so die Wiederverwendbarkeit des Reaktors sicher. Hinter der Quarzfritte ist cine
Quarzschiittung in das Rohr eingebracht. Sie dient sowohl der Totvolumenverringerung des
Reaktorausganges als auch der Unterdrickung von Gasphasenreaktionen. Die
Temperaturmessung erfolgt an zwei in das Rohr geformten Nasen, in die Thermoelemente mit

einem keramischen Hochtemperaturkleber fixiert werden.

Die geometrischen Abmessungen der beiden verwandten Reaktoren sind in Tabelle 4.1

zusammengefalit.
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Tabelle 4.1
Betriebsbedingungen und Abmessungen

Parameter Einheit Reaktor A Reaktor B
Reaktormaterial Edelstahl 316 Quarzglas
Awand W m? K 15 1
Lorheizer m 5 1.8
Reaktion NHj;-Synthese ODH Propan
Katalysator o-Fe VO,/ALOs
dpartikel 10° m 250-800 250-350
€ 0,4 0,4
Mgt 10” kg 0,250 5,000
dwand 10° m 1,0 1,0
Dinnen 10° m 8,0 6,0
Leakior 10°m 70 20
AReakor 10° m’ 50,3 283
VReaktor 10° m’ 3,52 0,56
Analytik

Bei der Ammoniaksynthese erfolgt die Probennahme {iiber eine als Lanze eingefiihrte 1/32%-
Kapillare unmittelbar am Reaktorausgang. Die Kapillare ist unter dem das Katalysatorbett
haltenden  Sieb  innerhalb der Hiilse zentriert platziert, wo auch die
Reaktorausgangstemperatur T,,s gemessen wird. Es wird ein Quadrupol-Massenspektrometer
(QMS, Vacuum Generators Gaslab 300) mit beheizter Kapillare und beheizter
Rezipientenkammer verwandt. Um das QMS ebenfalls unter Hochdruck betreiben zu konnen,

wurde eine Kapillare mit entsprechend engem Innendurchmesser (ID 0,12 mm) mit hohem
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Druckverlust eingesetzt, denn der Druckabfall zwischen Reaktor und Rezipientenkammer des
Massenspektrometers wiirde andernfalls zu einem zu groBen Gasflul fiihren und das
Analysengerdt zerstoren. Das QMS ist mit einem Faradaydetektor ausgestattet. Ein
Sekundérelektronenvervielfacher (SEV) hat im Allgemeinen den Vorteil groferer
Empfindlichkeit, er eignet sich jedoch nicht fiir Anwendungen, in denen korrosive Gase wie
Ammoniak oder Sauerstoff analysiert werden miissen, weil die durch diese Stoffe
hervorgerufene rasche Alterung des Detektors zu einer fortschreitenden Verfilschung der
Analysenwerte bis hin zur Zerstorung des Detektors, das heiflit, zu einer geringen
Verfligbarkeit des Analysengerites, fiihrt. Aus diesem Grunde wird ein Faradaydetektor
verwandt. Die Berechnung der Parameter des Hochfrequenzgenerators und dessen Steuerung
erfolgt nach Messung der Kalibrierkomponenten automatisiert durch die Steuersoftware.
Kalibriert werden die Massenzahlen 2 (Wasserstoft) ; 14 (Stickstoff) ; 28 (Stickstoff) ;
32 (Sauerstoft).

In der Rezipitenkammer des QMS herrscht ein Druck von 2-10° mbar. Die fused silica-
Probenkapillare ist auf 170 °C temperiert. Die Beschleunigungsspannung betragt 70 eV. Die

Auswertung der gemessenen Intensitidten erfolgt mit der Software Gasworks V. 1.0 b 200.

Die Detektion der Temperaturen erfolgt mit Thermoelementen Typ K der Fa. Thermocoax.

Bei der oxidativen Dehydrierung von Propan erfolgt die Probennahme aus dem Abgasstrom
bei Raumtempertaur, auBerhalb des Ofenraumes, mit einer 1/16“ Edelstahl-Kapillare.
Edelstahl in der Zone hoher Temperatur wiirde wegen seiner katalytischen Aktivitdt das
Ergebnis verfdlschen. Fiir die ODH Propan ist die Massenspektrometrie als analytische
Methode nicht geeignet, da eine Auswertung wegen der zahlreiche Uberlagerungen von
Massenzahlen zu einer zu groBBen Ungenauigkeit hinsichtlich der interessierenden
Molenbriiche fiihrt. Beispielsweise haben Stickstoff und Kohlenmonoxid beide ihre Molpeaks
bei der Massenzahl 28, Propan und Kohlendioxid beide bei 44. Daher wird ein Mikro-GC
(Varian-Chrompack, CP 2002) verwandt. Die eindeutige Zuordnung von Retentionszeiten zu
einzelnen Spezies ermoglicht es, die analytischen Fehler gering (<2%) zu halten. Hierauf wird
im Abschnitt 4.5 (Mefifehler) ndher eingegangen. Ein weiterer Vorteil eines GC ist, dal nicht
erwartete Reaktionsprodukte erkannt und analysiert werden konnen. Der Micro-GC verfiligt
iiber ein beheizbares EinlaBsystem, um Kondensation von bei der Reaktion entstehendem
Wasser zu verhindern. Die Trennung der Gasgemische erfolgt parallel iiber eine Pora-Plot-Q

—Trennsédule sowie iiber eine Molsieb 5A-Saule von jeweils 10 m Lange. Wiahrend die PPQ-
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Sdule zur Trennung von Ne, O,, N, CO, CH4 geeignet ist, erfolgt auf der M5A-Sdule der
Nachweis von CO,, H,O, sowie der Kohlenwasserstoffe. Beide Trennsdulen sind mit

separaten Warmeleitfahigkeitsdetektoren (WLDs) ausgestattet.

Die Vordriicke der GC-Saulen werden fiir die PPQ-Saule auf 110 kPa , fiir die M5A-Saule
auf 120 kPa eingestellt. Leitungen, Injektor und GC-Sdulen werden bei einer Temperatur von
80°C betrieben, denn diese Betriebsbedingungungen des Mikro-GC haben sich als optimal
erwiesen, um einerseits moglichst kurze Analysenzeitintervalle zu realisieren, und
andererseits iiberlappungsfreie Chromatogramme und damit zuverldssige Analysenwerte zu

erhalten.

Zur Aufzeichnung und Auswertung der Chromatogramme wird die Software Maestro

(Version 4.5) der Fa. Chrompack eingesetzt.

4.2 Katalysatoren und Reaktionskomponenten

Katalysator flir die Ammoniaksynthese

Fiir die Ammoniaksynthese wurde ein kommerzieller Katalysator (BASF S6-10) eingesetzt.
Die Zusammensetzung des Katalysators vor seiner Reduktion im Wasserstoff-Stickstoft-

Gemisch ist in Tabelle 4.2 aufgelistet.

Tabelle 4.2
Zusammensetzung des Katalysatorprecursors BASF S6-10 [33]

Element Anteil / atom-%
Fe 40,5
K i 0,35
Al 2
Ca i 1,7

0 53,2
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Es werden 5,000 g einer durch Sieben des in Stiicke gebrochenen Katalysators gewonnenen
Kornfraktion von 250-800 um eingesetzt. Die Aktivierung des Katalysators erfolgt unter
stochiometrischer Eduktgasmischung N, : H, = 1:3 . Die Temperatur wird um 2 K/min
ausgehend von Raumtemperatur bis auf 670 K erhoht. Die Endtemperatur wird 5 Tage

konstant gehalten. Nunmehr hat der Katalysator den Zustand maximaler Aktivitét erreicht.

Der ALOs;—Anteil im Katalysator fungiert als Strukturstabilisator und hemmt ein Sintern der
Katalysator-Eisenteilchen. Der Einflul des K,O ist elektronischer Natur. Es erniedrigt die
Aktivierungsbarriere flir die N,-Dissoziation. [34], [58] und erhdht so die Katalysatoraktivitit;
gleichzeitig sinkt mit steigendem K-Gehalt die Temperaturbestindigkeit des Katalysators.
Calciumoxid verbessert die Bestidndigkeit gegeniiber schwefel- und chlorhaltigen

Katalysatorgiften [18].

Nach Beendigung der MeBreihen wurde eine BET-Oberfliche des Katalysators von 6,1 m?/g
gemessen. Katalysatoren dieses Typs haben in Abhidngigkeit von Zusammensetzung und

Aktivierungsbedingungen Oberflichen dieser GroBenordnung [24] [33].

Der Katalysator ist im nichtreduzierten Zustand schwarz und verdndert seine Farbe durch

Reduktion oder Reaktion nicht.

Eisenhaltige Katalysatoren fiir die Ammoniaksynthese konnen sowohl durch permanente als
auch durch reversible Katalysatorgifte an Aktivitdt verlieren. Es ist bekannt, daBl ein
permanenter Aktivitdtsverlust durch beispielsweise schwefel-, arsen-, phosphor- und
halogenhaltige Verunreinigungen im Synthesegas hervorgerufen wird [59]. Im industriellen
Prozef3 ist die Lebensdauer des Katalysators nur durch mechanische Beanspruchung,

Sinterung, vor allem aber durch permanente Gifte limitiert.

Bei reversiblen Giften kann die volle Aktivitit des Katalysators durch Regeneration in
reduzierender Atmosphdre zurlickgewonnen werden. Ungesittigte Kohlenwasserstoffe, vor
allem aber Sauerstoffspezies fiihren in Abhingigkeit von Temperatur und Druck schon bei
Konzentrationen im ppm-Bereich zu einem solchen reversiblen Aktivitdtsverlust [27], den
Nielsen [59] fiir ausgewéhlte Reaktionsbedingungen quantifiziert hat (Abb. 4.3). Aus diesem
Grunde miissen an die verwendeten Gase besondere Anforderungen hinsichtlich der Reinheit
gestellt werden. Der Anteil der Sauerstoffspezies im Eduktgasgemisch ist auf unter 0,1 ppm
zu begrenzen. Diesem Zweck dienen die beiden installierten Sauerstoff-Absorber, die vom

Eduktgas vor Eintritt in den Reaktor durchstréomt werden.
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Abb. 4.3

Aktivitdtsverlust des Ammoniakkatalysators durch Vergiftung mit Sauerstoffspezies [59]

Der erste Absorber besteht aus einer Oxisorb-Patrone, in der eine Cr-Verbindung
Sauerstoffspezies absorbiert und den Sauerstoffgehalt des Eduktgases auf unter 0,1 ppm

begrenzt. Er wird nach Durchstrdmen von 10 m® Gas ausgewechselt.

Der zweite der beiden Sauerstoffabsorber besteht aus ca. 15 g aktiviertem Ammoniak-
Katalysator, der bei Raumtemperatur durchstromt wird. Er wiirde gegebenenfalls auch neben
den Sauerstoffspezies vorhandene Spuren permanenter Katalysatorgifte absorbieren. Bei
seiner wochentlichen Regeneration wird der Absorber auf 480°C fiir 5 h im Eduktgasstrom

erhitzt.

Katalysator fiir die ODH Propan

Bei der ODH Propan wird ein VO,/AlOs-Katalysator mit 4,6 wt-% V,0s eingesetzt.
Nachfolgend wird die Praparation des Katalysators beschrieben:

Zu einer Losung von 2,0 g Oxalsdure in 120 ml Wasser werden 0,822 g V,0s5 sowie 0,5 g
Polyvinylacetat bei 75 °C portionsweise unter Riihren zugegeben. Die klare Losung wird auf
Raumtemperatur abgekiihlt und mit 5,0 g Bohmit versetzt. Nach 15-miniitigem Riihren wird
langsam 5,0 g y-AlL,Os hinzugegeben. Der Katalysator wird nach der Trocknung (bei 60°C fiir
24 h) bei 600°C fiir 6 Stunden in stehender Luft kalziniert.
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Der so préparierte Katalysator hat eine griingelbe Farbe (nach Farbtabelle [60] zwischen

RAL 1000 und RAL 1018), nach Gebrauch éndert sie sich in chromoxidgriin (RAL 6020).

Es werden 250,0 mg einer Kornfraktion von 250-350 pum des reinen Katalysators mit der

fiinffachen Masse Quarzglas gleicher Kornfraktion verdiinnt eingesetzt.

Gase

Als Reaktionskomponenten werden die folgenden Gase verwandt:
Stickstoff (Messer Griesheim, Reinheit 5.0)

Wasserstoff  (Messer Griesheim, Reinheit 5.0)

Neon (Messer Griesheim, Reinheit 4.0)

Propan (Messer Griesheim, Reinheit 3.5)

Sauerstoff ~ (Messer Griesheim, Reinheit 4.8)

Die Reinheitsangaben bezeichnen den zertifizierten maximalen Gehalt an Verunreinigungen

nach Auskunft [61] des Herstellers.

Fir die Kalibrierung der Analysengerdte bendtigte Gasmischungen wurden mit der
Gasmischanlage (Setaram) unter Annahme des idealen Gasgesetzes angefertigt. Zusétzlich

standen folgende zertifizierte Gasmischungen zur Verfiigung:
NH; 2% + N, 98 %

NH; 5% + He 95 %

CO 10%+ CO, 10% + H, 10% + N, 70 %

CH4 10% + CyHg 10% + CyHy 10% + CsHg 10% + C3Hg 10% + N> 50%

4.3 Versuchsbedingungen und Versuchsdurchfiihrung

Ammoniaksynthese

Die Experimentserien zur Ammoniaksynthese lassen sich in drei Gruppen einteilen:
Messungen bei konstantem Stickstoffpartialdruck ;  Pgs =18 bar;  Serien I-IV
Messungen bei konstantem Wasserstoffpartialdruck ; Pgs = 18 bar;  Serien II, V-VII

Messungen bei geringerem Gesamtdruck ; Pgyes = 7 bar ; Serie VIII
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Bei den Experimenten der Serien [-IV wird der Partialdruck des Wasserstoff, bei den Serien I1
und V-VII der Partialdruck des Stickstoffs variiert. Innerhalb einer Experimentserie wird die
Verweilzeit in diskreten Stufen verdndert. Die in der vorliegenden Arbeit verwandten
Bezugsbedingungen sind die Normalbedingungen (T=0°C und P=101325 Pa). Fiir ein
Einzelexperiment wird bei auf Normalbedingungen bezogenen konstantem Volumenstrom die

Temperatur kontinuierlich erhoht.

Eine Ubersicht iiber die Versuchsbedingungen gibt Tabelle 4.3. Es wurde beabsichtigt, mit
diesem relativ groBen Bereich an Reaktionsbedingungen sowohl den kinetisch als auch den
thermodynamisch limitierten Bereich der Ammoniaksynthese zu untersuchen. Die

Experimente wurden standardmaBig bei einer Heizrate von =5 K/min durchgefiihrt.

Tabelle 4.3
Ubersicht iiber die Versuchsbedingungen bei den Experimenten zur Ermittlung der Kinetik
der Ammoniaksynthese am Katalysator BASF S6-10

Serie Partialdriicke / kPa Temperatur Druck Volumenstrom Anzahl
N, H, Ne | K kP L Vasmls

1 430 1300 90 | 470 ..720 | 1820 | 61 ..275 | 6

L 430 430 960 | 470 .. 720 | 1820 | 35 . 145 | 4

NI | 430 610 780 | 470 .. 720 | 1820 | 35 . 232 | 5

IV 1430 860 530 | 470 .. 720 | 1820 | 35 ..370 | 5

V860 430 530 | 470 . 720 | 1820 | 28 . 322 | 4

VI 11300 430 90 | 470 . 720 | 1820 | 63 .. 235 | 4

VI | 640 430 750 | 470 .. 720 | 1820 | 28 .. 227 | 4

VII | 170 500 40 | 470 ..720 | 710 | 61 ..275 | 5
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ODH Propan

Die oxidative Dehydrierung von Propan wurde bei Atmosphédrendruck untersucht. Zur
Propanoxidation wurden zwei separate Experimentserien durchgefiihrt, bei denen der
Eduktpartialdruck variiert, das Einsatzverhiltnis der Reaktivkomponenten jedoch konstant

gehalten wurde. Tabelle 4.4 gibt eine Ubersicht iiber die Versuchsbedingungen.

Tabelle 4.4

Ubersicht iiber die Versuchsbedingungen bei den Experimenten zur Ermittlung der Kinetik
der oxidativen Dehydrierung von Propan an einem VO,/Al,0;-Katalysator. Die angegebenen
Partialdriicke beziehen sich auf das eingesetzte Eduktgasgemisch.

Serie Partialdriicke / kPa Temperatur Druck Volumenstrom Anzahl
CHy 0, N, | K  kPa | Va/mls i
IX 53 26 919 | 580 ..740 | 105 | 50 ..208 | 7

X 521 10,5 683 5550 740§ 105 33 .. 10,0§ 5

Die Temperatur wurde standardmidffig mit einer Heizrate von 2 K/min erhéht. Bei einer
Analysenzeit des Gaschromatographen von zirka vier Minuten wire bei Verwendung einer
grofleren Heizrate die Auflosung fiir eine kinetische Auswertung nach der PTR-Methode zu

gering, um die Temperaturabhéngigkeit der Reaktion zutreffend beschreiben zu konnen.

4.4 Auswertung der Mel3daten

Die Molenbriiche der Komponenten werden beim QMS gleichermallen wie beim Mikro-GC
aus den gemessenen Werten fiir die Intensitdten bzw. Flichen N nach Gl. (4-1) berechnet. Der
Kalibrierfaktor A ist eine Konstante fiir die jeweilige Komponente. Die Abweichung der

MeBwerte in Folge von unterschiedlichen Injektionsvolumina im Vergleich zu den
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Bedingungen, die bei der Kalibrierung vorlagen, ist ebenfalls beriicksichtigt. Ursachen hierfiir
sind Leistungsschwankungen der QMS Vakuumpumpen bzw. verdnderte Druckverhiltnisse
vor dem Injektionsventil des Mikro-GC. Dies bewirkt eine Anderung des Gesamtanzahl der

Gasmolekiile, die als Analysenprobe gezogen werden.

N, 1
X.

= e (4-1)
Ay Y NG/A,

Die beschriebene Vorgehensweise kann im Falle des QMS angewandt werden, sofern keine
Massenzahleniiberlagerungen  auftreten. Fir die vier Komponenten, die bei
Ammoniaksynthese auftreten, ist diese Bedingung erfiillt. Haben mehrere Komponenten
Bruchstiicke gleicher Massenzahl, so wire ein Gleichungssystem aufzustellen, da3 den
anteiligen Beitrag einer jeden Komponente zu jeder registrierten Massenzahl beschreibt. Bei
der Auflosung dieses Gleichungssystems erhdlt man aufgrund der Fehlerfortpflanzung fiir die
so berechneten Molenbriiche verhdltnismafig grole Fehlerintervalle. Bei der ODH Propan
beispielsweise konnte aus dieser Vorgehensweise keine Informationen iiber die Molenbriiche

der beteiligten Komponenten erhalten werden.

Die Volumenédnderung durch Reaktion wird mittels internem Standard berechnet. Zu diesem
Zweck wird bei allen Experimenten ein definierter Anteil Neon zudosiert. Die nach GL. (4-1)
berechneten Molenbriiche sind entsprechend der Volumenidnderung durch reaktionsbedingte
Teilchenzahldnderung GIl. (4-2) zu korrigieren. Fiir die zu verschiedenen Zeitpunkten t

aufgenommenen MelBwerte gilt dann

OC(t) — Zﬁi,aus (t) — ﬁaus (t) — Xein,lnert (4_2)
Zﬁi,ein I‘1i,ein Xaus,lnert (t)
Aus Volumenstrom V,  und Katalysatormasse my, ist die auf Reaktionsbedingungen

bezogene modifizierte Verweilzeit definiert

TmodR:%:%'T_N'P_N'a (4_3)
S A

aus

und die auf Normalbedingungen bezogene modifizierte Verweilzeit

Tmod N = 7% (4-4)

Die hydrodynamische Verweilzeit ist entsprechend
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. € VRe aktor (4_5)
mKat

T=71

mod

Die Berechnung der Temperaturwerte aus den Thermospannungen mit der Standardkennlinie
der Thermoelemente nach DIN-IEC-584 ist in der Steuersoftware der Versuchsanlage

implementiert.

Der Systemdruck wird aus den gemessenen Spannungswerten U des elektronischen

Druckhalteventils nach

U
P=pP . 4-6
' (+-6)

max

bestimmt. Gleichung (4-6) gilt analog mit dem Volumenstrom statt des Druckes auch fiir die

MassendurchfluBBregler.

4.5 MelBfehler

Im Folgenden wird die Genauigkeit der einzelnen gemessenen GroBen abgeschétzt. Die
Fehler der zusammengesetzten Gréfen sind aus dem Fehlerfortpflanzungsgesetz nach Gaul3
zugénglich. Es besagt, das bei additiv zusammengesetzten Gro3en die absoluten Fehler der
EinzelgroBen addiert werden miissen, wohingegen bei mulitplikativ zusammengesetzten
GroBen die relativen Fehler der Einzelgréen addiert werden miissen. Beispielsweise gilt fiir

den relativen Fehler AF der modifizierten Verweilzeit aus Gl. (4-4) demzufolge

AT
mod,N
AF(T mod,N ) = - V
mod, N My gy N

(4-7),

worin ATmod N, AMka, AV die absoluten Fehler der entsprechenden Grof3en sind.

Volumenstrome

Die eingesetzten Gasdosiergeriate haben nach Herstellerangaben [62] im Regelbereich von 2

bis 100 % vom Nenngasstrom eine Genauigkeit von 1 % des Anzeigewertes.
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Katalysatormasse

Die Massenbestimmung der eingesetzten Katalysatoren wurde mit einer Analysenwaage
durchgefiihrt, die eine Ablesegenauigkeit von 0,1 mg aufweist. Bei der Ammoniaksynthese
werden 5,000 g eingewogen, fiir die ODH Propan 0,200 g. Der Fehler bei der

Massenbestimmung ist vernachldssigbar klein.

Temperatur

Fiir die Temperaturmessungen stehen Thermoelemente vom Typ K nach DIN-IEC-584-1 zur
Verfliigung. Die nach dieser Norm zuldssigen Abweichungen vom tatsdchlichen

Temperaturwert sind bis 375°C kleiner als +1,5 K, dariiber hinaus kleiner als + 0,4 % [63].

Die Thermospannung wird mit einem 12-bit-Mehrkanalsignalerfassungsgerit ( 1/O-Plexer,
Dutec) im Bereich von —100 bis +924°C erfaBt, das heilt, der 1024 K umfassende
Temperaturbereich wird im Dualzahlsystem (nur 0 oder 1) mit einer zwdlfstelligen Zahl, also
in 2'2 = 4096 Schritten registriert. Bei der Temperaturmessung tritt demzufolge ein
Digitalisierungsfehler von 1024/4096 K = 0,25 K auf. Demgegeniiber ist der
Ubertragungsfehler der Thermospannungen (durch elektrischen Widerstand der Kabel)

vernachldssigbar.

Systemdruck

Der Druck wird mit Hilfe elektronischer Druckabnehmer registriert. Diese Gerdte bilden den
Systemdruck auf eine elektrische Spannung U € [0..5] Volt ab, woraus ein Digitalisierungs-
fehler von 1200 Pa fiir den Druckabnehmer bei der Ammoniaksynthese und von 170 Pa fiir
den Druckabnehmer, der bei der ODH Propan eingesetzt wurde, resultieren. Nach
Herstellerangaben betrdgt der Kalibrierfehler der Gerédte 1 % vom Maximalwert, so daf3 der
Diskretisierungsfehler demgegeniiber vernachlissigbar ist. Die Reproduzierbarkeit liegt bei

dem Dreifachen des Digitalisierungsfehlers.

Systemzeit

Bedingt durch Volumen und Stromungsgeschwindigkeit in der Kapillare, die der Analytik als
Probenzufiihrung dient, wird ein zeitlicher Versatz von Temperaturmessung und

Probennahme registriert. Die Injektion der Probe (in MS bzw. GC) erfolgt erst nach einer
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definierten Zeit, die fiir den Transport durch die Kapillare benotigt wird. Daher weist die
automatisch protokollierte Zeit einen konstanten zeitlichen Versatz auf. Fiir eine beliebige
konstante Temperatursteigerung B folgt daraus ein Versatz in der zugeordneten Temperatur
um AT =3 - Taelay - Fiir das Massenspektrometer ist die aus diesen Effekten resultierende Zeit
kleiner als eine Sekunde und wird daher vernachldssigt, fiir den Micro-GC wurde sie zu 27+1
Sekunden bestimmt. Die protokollierte Systemzeit der analytischen Messungen wurde beim

GC entsprechend korrigiert.

Molanteile

Die Fehler der ermittelten Molanteile ergeben sich sowohl fiir das Massenspektrometer als

auch fiir den Gaschromatographen aus verschiedenen Quellen.

Die gemessenen Intensitdten (Peakhohe) bzw. Peakflichen sind mit einer Unsicherheit von
etwa 1 % um einen Mittelwert normalverteilt (= Fehler des Detektors und der
Digitalisierung). Dementsprechend sind auch die den Kalibrierfunktionen zugrundeliegenden
MeBwerte fehlerbehaftet. Die fiir die Kalibrierung verwandten Refenzgase sind entsprechend
der Ablesegenauigkeit (100 mbar) der Gasmischapparatur fehlerbehaftet (=Fehler aus der
Mischung). Die Kalibriergasmischungen konnen selbstverstédndlich durch den Transport, also
die zwischenzeitliche Lagerung in den Edelstahl-Probenzylindern, zusétzlich verfdlscht

worden sein.

Bei den angefiihrten Fehlerquellen der Molanteile handelt es sich sowohl um relative als auch
absolute Fehler. Dies hat zur Folge, da3 der beobachtbare relative Fehler der gemessenen
Werte der Molanteile AF(Xmeswert) In der Ndhe der Nachweisgrenze, also bei kleinen Xyegwert,
erhoht ist und sogar bis zu 100 % vom Anzeigewert betragen kann. Dieser Sachverhalt 1463t

sich entsprechend des Gaul3’schen Fehlerfortpflanzungsgesetzes mathematisch beschreiben:

Der relative Fehler der ermittelten Molanteile ist

AF(X ) _ Ax MeBwert __ Ax Detektor + Ax Kalibrierfunktion + Ax Probe T Ax Digitalisierung (4-8)
MefBwert / — -

MeBwert X Detektor X Kalibrierfunktion X MeBwert

wobei flir den Fehler der Kalibrierfunktion gilt

Ax Kalibrierfunktion _ AXMischung + AXTW‘“SI’O"t +AX Digitalisierung + Ax Detektor ( 4_9)

X Kalibrierfunktion X Kalibrierfunktion X Detektor
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Fir den relativen Fehler der Kalibrierfunktion wird iiblicherweise die durch die
Regressionsanalyse zugingliche relative Abweichung verwandt. Sie belduft sich auf weniger

als zwei Prozent vom angezeigten Wert.



5. Ergebnisse und Diskussion

Anhand der Voruntersuchungen wird in den Abschnitten der Ammoniaksynthese bzw. der
oxidativen Propandehydrierung 5.1.1 und 5.2.1 dargelegt, inwiefern der Versuchsautbau fiir
die Untersuchung geeignet ist. Die Bewertungskriterien sind die in Abschnitt 3.1 formulierten
Randbedinungen der PTR-Methode. In diesem Zusammenhang wird auch auf die Frage der
Langzeitstabilitidt der Katalysatoren eingegangen. AnschlieBend werden die experimentellen
kinetischen Daten, die verwendeten kinetischen Modelle und die Parameteranpassung
vorgestellt. Die SchluB3folgerungen zur Ammoniaksynthese (Abschnitt 5.1.4) zielen auf die
Betrachtung von Zeitaufwand, Genauigkeit und Reproduzierbarkeit der PTR-Methode,
wohingegen bei der ODH Propan (Abschnitt 5.2.4) SchluB8folgerungen hinsichtlich der
Eignung und der Grenzen der PTR-Methode fiir die Analyse stark exothermer Reaktionen

gezogen werden.

5.1 Kinetische Analyse der Ammoniaksynthese

Die Ammoniaksynthese wurde unter Variation der Temperatur fiir verschiedene
Verweilzeiten und Partialdriicke der Eduktgase untersucht. Eine Ubersicht iiber die
Reaktionsbedingungen ist in Abschnitt 4.3, Tabelle 4.3 gegeben. Unter diesen Bedingungen
sind aufgrund des thermodynamischen Gleichgewichtes nur geringe Umsétze erreichbar, so
daB sich die Partialdriicke der Edukte innerhalb einer Experimentserie mit der Temperatur
kaum dndern. Um die Eduktpartialdruckabhingigkeit der Ammoniaksynthese zutreffend
beschreiben zu konnen, wird die Eduktgaszusammensetzung in verschiedenen
Experimentserien verdndert. Die in diesem Abschnitt prasentierten Ergebnisse sind in [64]

publiziert.

5.1.1 Einhaltung der PTR-Randbedingungen

Pfropfenstromung

Zur Analyse, ob Propfenstromung im Reaktor ndherungsweise erreicht ist, konnen

verschiedene Kriterien aus der Literatur herangezogen werden.
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Nach Dautzenberg [65] konnen die Verhédltnisse von Abmessungen des Reaktors und
Katalysator herangezogen werden. Pfropfenstromung ist erreicht, sofern die folgenden zwei

Ungleichungen gleichzeitig erfiillt sind:

LReaktor > 50 und 6 < Qinnen <10
Partikel d Partikel (5 -1 )

Tabelle 5.1
Kennzahlen nach Dautzenberg [65]

Reaktor ; Reaktion ; Lreaktor / Qpartikel ; Oinnen / dpartikel
A . NH; | 133 15

B ' ODH Propan | 67 i 20

Das Dautzenberg-Kriterium ist nicht erfiillt, im Prinzip konnen geringe Abweichungen vom

idealen Verhalten daher anhand dieses Kriteriums nicht ausgeschlossen werden.

Gilt fur die auf Katalysatorkorndurchmesser bezogene Reynoldszahl

ude S99 (5-2),
€V

Re, =

so ist in technischen Reaktoren mit Sicherheit Pfropfenstromung erreicht [46]. Haufig wird in
der Literatur auch Rep>10 als Kriterium angegeben. Solch hohe Werte fiir Rep werden bei den
hier vorgestellten Experimenten im Labormal3stab nicht in allen Fillen erreicht (siche Tabelle
5.2). Die Anwendbarkeit des Reynoldskriterium als AusschluBkriterium fiir ideales

Stromungsverhalten auf den Labormalstab ist jedoch umstritten [7].

Das Kriterium von Mears [66] berechnet in Abhédngigkeit von Pecletzahl und
Partikeldurchmesser die minimal erforderliche Bettlinge, die fiir das Erreichen von

Pfropfenstromung notwendig ist, zu

Ly = 'ln(c_o) (5-3)

Peax Cf

Dieses Kriterium wird bei Ansetzen der iiblichen Naherung ¢ =cy/e in allen Féllen erfiillt.

Die Viskositdt in Gl. (5-2) wurde nach Herning und Zipperer Gl. (5-4) ermittelt
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Ny = Z(Xi M m) -
mix Z(Xi \/m)

Die Viskositdten der reinen Komponenten wurden mit Hilfe der in [67] tabellierten kritischen

Daten aus der Beziehung von Bromley und Wilke berechnet.

_ 3310 (M; T )21

(5-5a)

i

mit dem Faktor

. 0,625 130.T —0,9~log[ 017’3;” J
. s /7 Lkrit i
f,; =0,8979- (1,3 : ) ~0,261- (— ) (5-5b)

krit,i o it

Die Dichte der Gasmischung wurde unter Annahme idealen Verhaltens aus dem

Mischungsgesetz Gl. (5-6) bestimmt.

P
.= X. M. ) —— 5-6
Puix = 2, (6 M) o (5-6)
Die axiale Pecletzahl wurde nach Wen und Fan (5-20) mit (5-7) ermittelt.

Rep'SC: u.dp

e-D -7)

Der Diffusionskoeffizient wurde mit der Hirschfelder-Beziehung berechnet.

26,28033-107* -T2 /21\/11
D= ! (5-8)

\/i_'P'G%ﬁx Q

Omix = Z(Xi 'Gi) (5-9)

Tabellierte Werte filir die Kraftkonstanten finden sich in [46]. Je groBer die Bodensteinzahl,
um so eher entspricht das Verhalten des realen Reaktors dem eines idealen

Stromungsrohrreaktors.

Bo = Pe,, LRd—kt (5-10)

P
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Tabelle 5.2

Kennzahlen bei den in der vorliegenden Arbeit enthaltenen Experimentserien zur
Ammoniaksynthese

Versuchsbedingungen und Eduktgaszusammensetzungen siche Abschnitt 4.3, Tabelle 4.3

Serie Viskositét Mearskriterium :
'v/10°m¥s | Rep | Pey . Luin/10°m | Bo
= L GL(5-2) . Gl. (5-20) . Gl (5-3) . Gl (5-10)
T=293K
I 2,1 03,9 17,5 1 3,13 ..2,54 ¢ 33 .39 | 438 .. 356
1 1,4 34 .. 142 0 2,72 .29 ¢ 3,7 .34 0 381 .. 406
11 L5 32 ..22,1 102,73 ..2,62 ¢ 37 .38 | 383 .. 367
v W, 2,8 ..294 | 275 ..243 | 3,6 .41 | 385 .. 340
v 12 32 ..36,7 | 2,68 ..243 | 3,7 .41 | 376 ..340
VI 1,0 85 ..31,6 ¢ 3,11 ..248 | 32 .40 | 435 .. 348
VI i 13 3,0 ..239 | 257 ..2,62 § 3,9 .38 | 360 ..366
VII | 55 39 175 ¢ 3,13 ..2,54 32 .39 | 438 .. 356
T =600 K
I A L 24 ...108 1 2,85 ..279 i 35 .36 | 399 ..390
10 45 22 .89 | 208 ..3,11 | 48 ..32 | 291 ..435
m 49 2,0 .. 13,9 209 ..2,87 | 48 ..3,8 | 293 .. 402
1Y L 5,6 P17 .. 184 1 2,11 ..2.65 ¢ 47 .38 1 296 .. 371
v 3,9 20 ..228 i 203 ..2.64 i 49 .38 | 284 ..370
VI L34 052 ..193 103,09 ..271 i 32 .37 | 432 .. 380
VII | 42 1,9 ..150 | 1,9 ..2,87 | 52 .35 | 266 .. 402
VI | 18,3 L 24 ..10,8 | 2,85 ..279 | 3,5 ..3,6 | 399 .. 390
T=750 K
I 10,3 P21 .93 12,69 ..2,87 1 3,7 .35 i 377 . 402
i 6,5 19 .78 i 186 ..3,14 i 54 .32 | 261 .. 439
m 71 17 12,0 0 1,88 ..2,95 53 .34 | 263 ..413
1Y L 8,1 D15 ..160 11,9 ..272 1053 .37 & 266 .. 381
\Y% 57 L 1,7 ..19,8 | 1,82 ..272 1 55 .37 | 255 .. 380
VI L 49 L 45 ..16,7 ¢ 3,01 ..2,79 | 33 ..3,6 | 421 .. 391
VII | 6,1 L 1,6 ..13,0 ¢ 1,7 ..295 | 59 .34 237 ..413

VIII | 264 L 2,1 .93 102,69 ..2,87 | 3,7 .35 | 377 .. 402
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Die Bodensteinzahlen Bo>50 bzw. Bo>100 bei allen gewéhlten Versuchsbedingungen
unterstiitzen die Annahme idealer Pfropfenstromung als Reaktormodell, die Axialdispersion
darf vernachldssigt werden. Eine Gegeniiberstellung der beschriebenen Kennzahlen ist in
Tabelle 5.2 fiir drei Temperaturen gegeben. Die acht gegeniibergestellten Experimentserien

(romische Zahlen) unterscheiden sich hinsichtlich der Eduktgaszusammensetzung.

Radiale Temperaturprofile

Neben der Voraussetzung fiir die Anwendbarkeit der PTR-Methode, daB Anderungen der
Verweilzeit in einem differentiellen Bereich liegen sollten, diirfen keine radialen
Temperaturprofile auftreten. In dem experimentellen Aufbau, der von Wojciechowski [4], [5]
vorgeschlagen wird, ist dies so verwirklicht, da der externe Warmetransportkoeffizient des
Reaktors, verglichen mit Reaktoren konventioneller Art, klein ist und deshalb die Anderung
des Warmedurchgangskoeffizienten hyy, mit der Stromungsgeschwindigkeit vernachldssigbar

ist. Geméal der Peclet-Gleichung

d
1 — 1 + Wand + 1 (5_11)

total o innen 7\’ Wand o aullen

h

ist der externe Transportwiderstand in diesem Fall bestimmend fiir den
Gesamtwiarmedurchgangswiderstand. Die radialen Temperaturprofile wurden nach Froment
und Bischoff mit Hilfe von Reaktorsimulationen mit einem 2-dimensionalen homogenen
Reaktormodell auf der Grundlage von Kollokationsparabeln, die sich auf den

Kollokationspunkt T* an der Position r* = 0.6 rr beziehen, gemall GI. (5-12) berechnet.

b 2
B-“‘( r ) b
1 I -T.
T(r) = Teoor + men ) (T#-T,,); mit Bi=-—tou 'l (5-12)

2 41 r* ’ 7\’Kat
Bi r

innen

mit der Peclet-Gleichung (in Zylinderkoordinaten)

h — + I-irmen ) ln(rauBen / I-mnen ) I-irmen I

. . r* >
+ 4 _innen | _ (5 -1 3)
O(‘in 7\’ Wand I.auBen ) O(‘auBen 2. 7\’ Kat I.irmen
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Die folgenden Werte fiir Wiarmeaustauschkoeffizienten, Stoffdaten und geometrische
Abmessungen des Reaktormaterials und Katalysatorbett sowie Stromungsgeschwindigkeit
entsprechen den experimentellen Verhiltnissen und dienen der Abschitzung radialer

Temperaturgradienten:

Cinnen = 120 W m™ K™ Otgupen =30 Wm? K3 Agee = 2 W m' K pgo = 1500 kg m™ ;

dy =5 10™ m; Tipnen = 4 107 m; Tygen = 5 107 m; r*/1; = 0.63; ugsrp = 2 ms’.

In der Simulationsrechnung wurden die mit der PTR-Methode zundchst unter
Vernachldssigung radialer Temperaturprofile aufgenommenen kinetischen Daten verwandt.
Im Ergebnis der Simulation werden nur sehr kleine radiale Temperaturgradienten (< 0.8 K)
vorausgesagt (Abb. 5.1), obwohl bei einem Systemdruck von 18 bar eine signifikante
Warmeproduktion durch die exotherme Ammoniakbildung vorausgesagt wird. In axialer

Richtung betrdgt der Temperaturgradient bis zu 10 K.

(TMittc- ’Tinncrc Wand) / K TMitt / K
0,20+ 1712
0,15+

1708
0,10+

1704
0,05+

1700
0,00 1 1 1

0,00 0,02 0,04 0,06
Reaktorldnge / m

Abb. 5.1

Ergebnis der Simulation:

Das axiale Temperaturprofil ist als durchgezogene Linie (rechte y-Achse gilt), das radiale
Temperaturprofil ist als gestrichelte Linie (linke y-Achse gilt) dargestellt.

P(N,)=430 kPa; P(H,)= 1300 kPa; P~ 1820 kPa

bei Vy =6,1 ml/s; Tmean= 180 kgsm>

Das vorausgesagte nicht-isotherme Verhalten des PTR-Reaktors stimmt mit den
experimentellen Befunden gut iiberein. In Abb. 5.2 ist die experimentell bestimmte

Austrittstemperatur gegen die Eintrittstemperatur der Gase in den Reaktor aufgetragen.
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T =180 kg sm"

mod,N

740
720
820
700

680

680 700 720 740
Tcin / K
Abb. 5.2

Temperaturen aus Messungen
P(N,)=430 kPa; P(H,)= 1300 kPa; Py~ 1820 kPa

Bei niedrigen Driicken (< 0.7 MPa) und damit kleinen Umsétzen bei der Ammoniaksynthese,
kann der Temperaturanstieg entlang des Katalysatorbettes vernachldssigt werden, die bei
niedriger Temperatur beobachtete Differenz zwischen Te, und T, liegt innerhalb der
Melfehler der verwandten Thermoelemente. Bei erhohtem Druck (1.8 MPa) und hoherer
Temperatur (> 700 K) werden in axialer Richtung jedoch wegen der reaktionsbedingten
Wirmeentwicklung signifikante Temperaturunterschieden zwischen Reaktoreingang und
Reaktorausgang von ungefidhr 10 K registriert. Entsprechend der Warmeabfuhr aus dem
Reaktor, der Warmeproduktion und des Umsatzes der Reaktion werden bei verschiedenen
Verweilzeiten unterschiedliche Temperaturgradienten gemessen. Eine kinetische Auswertung
der experimentellen Daten auf der vereinfachenden Annahme von Isothermie wiirde daher

zwangsldufig zu fehlerhaften kinetischen Parametern flihren.

Stationdrer Zustand des Katalysatorbettes

Zur Priifung, ob der Katalysator wahrend des Temperaturprogrammes stets seinen stationiren
Zustand erreicht, wird untersucht, ob eine Abhéngigkeit der Produktgaszusammensetzung von
dem verwendeten Temperaturprogramm besteht. Im Rahmen von Voruntersuchungen wird
ein Einzelexperiment unter sonst identischen Reaktionsbedingungen mit verschiedenen
Heizraten B wiederholt. Zusdtzlich werden einige stationdre Punkte aufgenommen. Die

beobachteten Zusammensetzungen miissen nun beziiglich der Reaktoraustrittstemperatur
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identisch sein. Dieser Test summiert alle beziliglich einer festen Temperatur rein

zeitabhingigen Effekte, die die Reaktionskinetik iiberlagern konnten.

Von O. Hinrichsen und M. Muhler wurden verschiedene Katalysatoren fiir die
Ammoniaksynthese unter isothermen Bedingungen untersucht [3] [68]. Dabei traten bis zu
einer Temperatursteigerungsrate von 3=20 K/min keine signifikanten Abweichungen von den

Ergebnissen stationédrer isothermer Messungen auf. Die eigenen Untersuchungsergebnisse in

der PTR-Apparatur am BASF-Katalysator sind in Abb. 5.3 dargestellt.

x(NHS) / mol-%

3 Ammoniaksynthese

>t

stationdr

Kiihlexperiment
1

7550 600 650 700 750
T/K

Abb. 5.3
Zusammensetzung des Produktgasstromes in Abhdngigkeit von der Reaktoraustritts-

temperatur bei Variation des Temperaturprogrammes
P(N,)=430 kPa; P(H,)= 1300 kPa; P~ 1820 kPa
bei Vi = 11,14 ml/s; Tpoan= 450 kg s m”

Es zeigt sich, dal die Produktgaszusammensetzung nicht von dem Temperaturprogramm

abhéngt.

Desaktivierung des Katalysators

Es ist bekannt, daf3 der Katalysator der Ammoniaksynthese eine partielle Vergiftung durch
Sauerstoft erleidet. Sauerstoff blockiert durch Oxidation die aktiven Fe-Zentren des
Katalysators. Nielsen [59] hat diesen Effekt quantitativ beschrieben. Um zu iiberpriifen,
inwiefern Vergiftung mit Sauerstoff die Experimente einer PTR-Serie verfilscht, wurde die

Aktivitditsabnahme des Katalysators bei gezielter Zugabe von Sauerstoff im Eduktgas
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untersucht. Abb. 5.4 zeigt ein Experiment, bei dem mit einer geringen Eduktgasreinheit eine
Vergiftung des Katalysators unterhalb der Reaktivierungstemperatur beobachtet werden
konnte. Das Eduktgas enthielt eine Beimischung von zirka 3 ppm Sauerstoffspezies. Die
Vergiftung ist in Gegenwart von Wasserstoff oberhalb von zirka 670 K reversibel. Um den
“worst case” der Vergiftung (geringe Temperatur) zu analysieren, wurde ein Experiment bei
590 K durchgefiihrt, bei dem die Verweilzeit im Abstand von 20 Minuten in vier diskreten
Stufen variiert wurde. Zum Zeitpunkt t = 0 s wurden die beiden Sauerstoffabsorber iiberbriickt
(vergleiche FlieBbild der PTR-Anlage, Abb. 4.1), so da3 die Vergiftung des Katalysators zu
diesem Zeitpunkt beginnt.

x(NH,) / mol-%

Ammoniaksynthese

2,0
L. /kgs m”
1,5+ — 820
610
10} 450
330
0,5+
0’0 Il Il Il Il
0 20000 40000 60000
Zeit/ s
Abb. 5.4

Deaktivierung durch Vergiftung mit Sauerstoff bei T = 590 K und Verwendung von Gasen
der Reinheit 5.0 ohne Reinigungsstufen. Zum Zeitpunkt t = 0 s wurden die Sauerstoffabsorber
iiberbriickt.

P(N,)=430kPa;  P(H»)= 1300 kPa; P~ 1820 kPa

Es wird deutlich (Abb. 5.4), dal die Ammoniakkonzentration fiir alle eingestellten
Verweilzeiten innerhalb von ca. 17 Stunden auf eine geringe Restaktivitdt nahe Null absinkt.
Dabei ist zu betonen, dal die Sauerstoffkonzentration  wihrend  dieses
Desaktivierungsexperimentes um ein bis zwei GroBenordnungen hoher liegt als bei den
Eduktgasen in den kinetischen Experimenten, das hei3t, wihrend der kinetischen Experimente

sollte dieser ProzeB3 weitaus langsamer ablaufen.

Ein Einzelexperiment der in der Tabelle 4.3 verzeichneten Experimentserien zur Ermittlung
kinetischer Daten dauerte zirka 100 Minuten. Eine hohe Eduktgasreinheit (Abschnitt 4.2)
gekoppelt mit der vorsorglichen Reaktivierung sorgten in den Experimenten zur

Reaktionskinetik dafiir, daB3 der fiir eine signifikante Vergiftung notwendige Zeitraum
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deutlich groBer als das Versuchszeitfenster des Einzelexperimentes ist. Zur vorsorglichen
Reaktivierung wurde zwischen den Einzelexperimenten der Katalysator fiir einige Minuten

bei 720 K gehalten.

Nach Beendigung einer Experimentseriec wurde jeweils ein Standardeinzelexperiment zur
Uberpriifung der katalytischen Stabilitiit der Katalysators durchgefiihrt. Dabei wurden seit der
Beendigung der Aktivierungsphase keine Aktivitdtsinderung des Katalysators wéhrend der

kinetischen Untersuchungen beobachtet.

5.1.2 Experimentelle kinetische Daten und deren Transformation

Der im Experiment realisierte Bereich an Reaktionsbedingungen deckt acht
Eduktgaszusammensetzungen ab. Die verschiedenen Experimentserien mit jeweils
unterschiedlichen Wasserstoff und Stickstoffpartialdriicken werden separat der Interpolation
und anschlieBend der Differentiation unterworfen. In Abb. 5.5 sind die Rohdaten der

Experimentserien dargestellt. Von den interpolierten x; —t— T, —Oberflichen, die aus den

experimentellen Daten erhalten wurden und fiir die weitere kinetische Auswertung
Verwendung finden, sind vier in Abb. 5.6 exemplarisch dargestellt. Die x-t-T-Interpolation
erlaubt zum einen die Berechnung der ersten Ableitung der Ammoniak-Konzentration nach
der Verweilzeit, und zum zweiten die Extraktion der Abhingigkeiten R(NH;3) von p(NH3)
wihrend alle anderen Bedingungen konstant gehalten werden (T, p(N,) and p(H,)). Abb. 5.7
zeigt die R(NHj;)-p(NH;3)-Abhdngigkeiten. Wie bereits in Abschnitt 3.1 besprochen, ist das
Ergebnis der Differentiation des Molanteils nach der Verweilzeit bei konstanter
Reaktoreintrittstemperatur der Reaktoraustrittstemperatur entsprechend Gl. (3-10) zugeordnet.
Die Ergebnisse der Datentransformationen der einzelnen Experimentserien werden spéter

gesammelt der kinetischen Analyse (Parameteroptimierung) unterworfen.
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Abb. 5.5 a-h

Molanteil von Ammoniak iiber der Gasaustrittstemperatur.

Mit GGW gekennzeichnete Kurven beschreiben das thermodynamische Gleichgewicht.
Versuchsbedingungen der Experimentserien siche Abschnitt 4.3, Tabelle 4.3 (Seite 33)
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Abb. 5.6 a-d

x-T-T-Flidchen nach Interpolation

Aufgetragen ist der Molanteil des Ammoniaks iiber Gaseintrittstemperatur und Verweilzeit.
Versuchsbedingungen der Experimentserien siche Abschnitt 4.3, Tabelle 4.3 (Seite 33)

Da Ammoniak an den Reaktionszentren des Katalysators adsorbiert, ist mit zunehmendem
Ammoniakpartialdruck eine Inhibierung der Reaktion zu erwarten. Der inhibierende Effekt
von Ammoniak und sein wechselnder EinfluB bei Anderung der Temperatur wird in Abb. 5.7
deutlich. Die molare Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeit von Ammoniak féllt mit
zunehmendem Ammoniakpartialdruck bei jedem dargestellten Temperaturniveau ab.
Auflerdem ist die Gleichgewichtslimitierung der Reaktion oberhalb von zirka 680 K gut zu

erkennen.
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Abb. 5.7 a-d

Abhéngigkeit der Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeit von Ammoniakpartialdruck und

R(NH,) 107 /mol kg s

2+
1+
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b p(NH,) / Pa

R(NH,) 10”/mol kg s”
—m—540 K
—8— 560 K
—A— 580K
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—»— 660 K
—8— 680 K
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1 “..K —a—720 K
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Temperatur bei verschiedenen Eduktgaszusammensetzungen

a  Seriel P(N,)= 430 kPa; P(Hy)= 1300 kPa; Pg= 1820 kPa
b Seriell ~ P(Ny= 430 kPa; P(H,)= 430 kPa; Pu.~ 1820 kPa
¢ Serie VI  P(Ny= 1300 kPa; P(Hy= 430 kPa; Py 1820 kPa
d Serie VI P(Ny)= 170 kPa; P(Hy= 500 kPa; Py~ 710 kPa

(siche Abschnitt 4.3, Tabelle 4.3 (Seite33))

5.1.3 Kinetische Modellierung und Parameterschitzung

Das mikrokinetische Modell von Stoltze und Nerskov [25]

mikrokinetische Analyse der

Stickstoffdissoziation als geschwindigkeitsbestimmendem Schritt (gbs). Edukte, Intermediate

und Produkte konkurrieren um die aktiven Zentren, an denen sie chemisorbieren, wobei der

Ammoniaksynthese an

beriicksichtigt

Fe-Katalysatoren mit
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Anteil der mit atomarem Stickstoff oder Wasserstoff belegten Plédtzen so grof ist, daf} die
Belegung mit anderen Spezies demgegeniiber vernachldssigt werden kann [35] [27]. Es wird
keine Wechselwirkung zwischen den einzelnen adsorbierten Spezies angenommen. Alle
Reaktionszentren des Katalysators werden als energetisch gleichwertig betrachtet. Bei allen
Reaktionsschritten handelt es sich nach Nerskov et al. um reversible Reaktionen, wobei die
Gleichgewichte der Schritte (1) und (3) bis (7) schnell eingestellt werden. Das

Reaktionsschema 1df3t sich wie folgt angeben:

*+ N, —  *N, (1)
*+ N, = 2*N  (gbs) (2)
*H+*N  +——=  *NH+* 3)
*H+*NH +—=  *NH,+* 4)
*H+*NH, «—  *NH;+* (5)
*NHj; +—  *+NHj (6)
2 *+H, — 2*H (7)
Abb. 5.8

Reaktionsschema Ammoniaksynthese nach Stoltze und Nerskov [25]
Die Reaktionszentren des Katalysators sind durch * symbolisiert.

Der zugehorige Reaktionsgeschwindigkeitsansatz lautet:

—1

S| mit o=[1+ pNH33/2+ Pa,
KL Py, Kypy, K;

2
PN,

R =2k,0% py, — (5-14)

Die Leistungsfahigkeit dieses Modells wurde kiirzlich von Sehested et al. [27] demonstriert.

Der Reaktionsgeschwindigkeitsansatz Gl. (5-14) sagt die folgenden Verhéltnisse voraus:
- Die Ammoniakausbeute ist durch das thermodynamische Gleichgewicht begrenzt.
- Die Reaktionsgeschwindigkeit im kinetisch kontrollierten Bereich wird durch
Ammoniakadsorption inhibiert.
- Wasserstoffadsorption fiihrt zu zwei Effekten: Bei hohen NH;-Partialdriicken, bei
denen die Bildungsgeschwindigkeit der Ammoniakproduktion durch Ammoniak
inhibiert wird, fordert Wasserstoff die Bildung von Ammoniak, indem es die

stickstoffhaltigen Oberflachenspezies, die aus der Ammoniakdissoziation herriihren,
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reaktiv entfernt. Wird jedoch der Wasserstoffpartialdruck zu grof3, dann belegt der
Wasserstoff die Mehrheit der aktiven Zentren, die flir die Stickstoffadsorption und

Dissoziation gebraucht werden und inhibiert nun seinerseits die Ammoniakbildung.

Kinetische Auswertung der experimentellen Daten nach der PTR-Methode

Bei der PTR-Methode sind kleine Werte der Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeiten mit
grof3en relativen Fehlern behaftet, denn das Grundrauschen der analytischen Daten ist niemals
vollstindig zu eliminieren und bewirkt hohe Unsicherheiten im Bereich kleiner
Konzentrationsdnderungen mit der Verweilzeit. Eine relative  Fehlerquadrat-
summenminimierung (5-16) reprisentiert deshalb kein addquates Fehlermodell und liefert

folglich auch keine plausiblen Parameter fiir den Reaktionsgeschwindigkeitsansatz.

In den verwandten Zielfunktionen wurden aus diesem Grunde die absoluten Fehlerquadrate
eingesetzt. Aulerdem wurde eine Normalverteilung der Abweichungen um den wahren Wert
angenommen. Auf Basis dieser Annahmen ist die Zielfunktion der Optimierung entsprechend

GL (5-15) formuliert.

Ti 2

Sabsolut = Z(RFTR _R;vmde“ ) (5-15)
. 2
T,i RiPTR _ RiModell
Srelativ = ( R.PTR (5-16)

Die préaexponentiellen Faktoren ko;, Koo, Ko,3, die Aktivierungsenergien und die
Adsorptionsenthalpien aus Gl (5-14) wurden durch Anpassung der berechneten
Reaktionsgeschwindigkeiten an die experimentell nach der PTR-Methode ermittelteten

Reaktionsgeschwindigkeiten bestimmit.

In Tabelle 5.3 sind die Ergebnisse, die auf der Parameterbestimmung nach Gl. (5-15) beruhen,
und die Ergebnisse einer konventionellen integralen Auswertung, wie sie von Kolkowski et
al. [69], [70] beschrieben wird, dargestellt. Die in Tabelle 5.3 aufgelisteten Parameterwerte
zeigen eine gute Ubereinstimmung. In der Tabelle 5.3 sind zusitzlich auch die von Sehested

et al. [27] gefundenen Parameterwerte wiedergegeben. Im Paritdtsdiagramm, Abb. 5.9,
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werden die experimentellen PTR-Reaktionsgeschwindigkeiten nach Gl. (3-10) mit den mit

dem kinetischen Modell berechneten Reaktionsgeschwindigkeiten Gl. (5-14) verglichen.

Tabelle 5.3
Ergebnis der Parameteroptimierung

Parameter Einheit PTR Integral Sehested et al.
| : T N Y]
ki 10° mol kg™ s Pa”' 4,2 6,3 3,8
Ky | 107 Pa0s 316 1 316 8,5
Ks 107 Pa”? 34 8,53 0,07
Eai | kJ mol” 0330 1 321 6.6
AGr, kJ mol” 10,5 11,7 27,1
AGrs | kJ mol” 540 1 566 48,0

Da bei den in der vorliegenden Arbeit gewédhlten Reaktionsbedingungen die
Wasserstoffadsorption zu keinem Zeitpunkt die Geschwindigkeit der Reaktion bestimmt, sind
die Parameter K; und AGg 3 , wie in [64] gezeigt, nichtlinear korreliert. Stoltze und Nerskov
[25] finden fiir den Parameter AGg , einen Wert von 31,7 kJ/mol wohingegen von Fastrup [74]
ein Wert von —9,0 kJ/mol angegeben wird. Fiir EA; betragen die Werte zwischen —14,6 und
57,6 kJ/mol. Derartige Abweichungen liegen eindeutig auferhalb des EinfluBbereiches
moglicher experimenteller MeBfehler. Die Erfahrung aus der Literatur zeigt, dall der
Vergleich einzelner Parameterwerte im Sinne der Reproduzierbarkeit nicht gelingen kann. Die
in der vorliegenden Arbeit gefundenen Parameterwerte liegen jedoch innerhalb des in der
Litertur beschriebenen Wertebereiches und sind somit plausibel. In umfangreichen
Untersuchungen wie beispielsweise [25] [27] und [31], in denen die Reaktionsbedingungen
um mehrere Grofenordnungen variiert wurden, verdeutlichen Abweichungen von mehreren
hundert Prozent in den Parititsdiagrammen die Modellfehler, das heiflt, dal selbst die
mikrokinetischen Modelle derzeit noch nicht in der Lage sind, die experimentell beobachtete
Realitdt im gesamten beobachtbaren Druckbereich zutreffend zu beschreiben [35] [28].

Solche Untersuchungen sind fiir die detailliertere Aufkldrung des Reaktionsmechanismus von



56

grofler Bedeutung und sie zeigen zugleich, dall die Modellierung eines technischen Reaktors
besser gelingt, wenn die zugrundeliegenden kinetischen Informationen sich auf einen Bereich
von Reaktionsbedingungen in der Nidhe der technisch zu realisierenden Bedingungen

beziehen. Die PTR-Methode ermdglicht dies.

R, (NH))/10” molkg's"

PTR

0,8

0,6 '

0,4 r " u

0,2+

0’0 | | | |
00 02 04 06 08

(NH,) / 10°mol kg s

R
berechnet

Abb. 5.9
Parititsdiagramm der Parameteranpassung nach der PTR-Methode

Integrale Kinetische Auswertung zur Validierung der Methode

Um die Genauigkeit der PTR-Methode beurteilen zu kénnen, wird von Kolkowski [64] eine
konventionelle integrale kinetische Auswertung durchgefiihrt, die auf der Ldsung des
Differentialgleichungssystems von Stoff- und Wérmebilanz fiir den Festbettreaktor beruht.
Fiir diesen Zweck wurde ein Reaktormodell aufgestellt, dal den PFTR zutreffend beschreibt.
AnschlieBend werden die nach den zwei unterschiedlichen Auswertemethoden erhaltenen

Ergebnisse aus den kinetischen Modellierungen miteinander verglichen.

Es wird zunédchst davon ausgegangen, dall die PTR-Randbedingungen erfiillt sind, und also
keine radialen Gradienten in Konzentration und Temperatur auftreten und das Katalysatorbett
jederzeit sowohl thermisch als auch chemisch equilibriert vorliegt. Sind diese
Randbedingungen erfiillt, kann ein eindimensionales pseudohomogenes Modell den PFTR

zutreffend beschreiben. Da die Temperatur bei den PTR-Experimenten eine zeitverdnderliche
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GroBe ist, sind die Modellgleichungen ebenso zeitabhingig und miissen wie folgt geschrieben

werden:
dc.  d(c,-u) l-¢g d%c
i_ 1 + v.-R..+D . ! -
ot oz e ZJ: j L ax 52 (5-17)
9°T,
oT —€-u-p-c (T) N 7ZR AI—I (T) +>\’Cat g_“ htotal/d (T Tcool)
g
— (5-18)
ot ((1 _8) Pcat Cp.Cat +e-p- S (T))

mit den Startwerten: ¢,(z=0,t) =¢;, = konstant; T,(z=0,t) = T, (t) = f(t)

Fir die konvektiven Transportterme wurde die mittlere Gasgeschwindigkeit u aus der
Massendichte berechnet Gl. (5-19), die als konstant zu jeder Zeit und jedem Ort angenommen

wird.

m.
u= i 5-19
e-A-Y ¢ M, -19)

Fiir den axialen Dispersionskoeffizienten D,y gilt die dimensionslose Beziehung

-D
I _&eD,_ 03 0,5 (5-20)
Pe,p u-dy Rep-Sc 1+338/(Re;-Sc)

Die Dichte p und die molare Gesamtkonzentration wird mit Hilfe der Soave-Redlich-Kwong
Zustandsgleichung bestimmt. Die Temperaturabhingigkeit der Wirmekapazitit c, der
beteiligten Komponenten wird nach einem Polynom [67] berechnet. Fiir die

Reaktionsenthalpie AHR(T) bei einer bestimmten Temperatur gilt:

AHy 1 (T)= AHY 505 + j S vy e, (T)-dT (5-21)
T=298K i

Die Warmeleitfahigkeit Axa, Dichte p k. und Wiarmekapazitit c, k.. des Katalysators werden

als konstant angenommen.

Die experimentellen Datensédtze c¢(N,), c(H;), ¢c(NH;3) = f(T,t) wurden fiir eine kinetische
Auswertung, die auf der Losung von Stoff- und Warmebilanz Gl. (5-17) und (5-18) basiert,
herangezogen. Hierfiir wurde ebenfalls der mikrokinetische Ansatz von Sehested et al. [27]
benutzt, um Reaktionsgeschwindigkeiten zu berechnen. Da bei der integralen Art der
Auswertung die molaren Stoffmengendnderungsgeschwindigkeiten fliir Ammoniak nicht

explizit zugénglich sind, wurden die kinetischen Parameter so bestimmt, dal die mit ihnen
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berechneten Konzentrationen am Reaktorausgang an die gemessenen Konzentrationswerte
angepalit wurden. Die kinetischen Parameter, die bei dieser Vorgehensweise erhalten wurden,
sind in Tabelle 5.3 wiedergegeben. Das Paritdtsdiagramm Abb. 5.10 zeigt eine gute
Ubereinstimmung zwischen berechneten und experimentellen Produktgaszusammen-

setzungen.

c(NH,) /molm”

berechnet

4

3 -
2 -
1 -
0 1 1 1

0 1 2 3

c(NH3)CXp /mol m”
Abb. 5.10

Parititsdiagramm der integralen Parameteranpassung [69]

Die in Tabelle 5.3 aufgelisteten kinetischen Konstanten und auch ihre zugehorigen molaren
Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeiten aus der PTR-Auswertung zeigen eine gute
Ubereinstimmung mit den Ergebnissen aus der integralen Auswertung. Geringfiigige
Abweichungen in den Zahlenwerten zwischen integraler und PTR-Auswertung waren zu
erwarten, da das Rauschen der nach der PTR-Methode abgeleiteten “experimentellen”
molaren Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeiten groBer ist als das Rauschen von
gemessenen  Stoffmengenzusammensetzungen, aus denen die Reaktionsgeschwindig-
keitswerte integral ermittelt wurden. Aullerdem beziehen sich die beiden Methoden auf eine
unterschiedliche Art der Auswertung der Temperaturprofile im Katalaysatorbett. Die PTR-
Methode sollte die priazisere Methode sein, weil sie sich direkt auf die gemessenen
Reaktoraustrittstemperaturen bezieht, wohingegen bei der integralen Auswertung die
Reaktorautrittstemperaturen vom Reaktormodel vorausgesagt werden miissen. Hierfiir ist die
Kenntnis der Warmeaustauschkoeftizienten erforderlich, die jedoch leider in vielen Féllen

nicht mit zufriedenstellender Genauigkeit zugidnglich sind [71] [72]. Die Bestimmtheit der
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Parameter und die Korrelationen zwischen einzelnen Parametern fiir die in diesem Abschnitt
vorgestellten Ergebnisse wird in [64] mit Hilfe der ,,Conditional-Joint-Parameter-
Likelihood*“-Regionen analysiert. Im Ergebnis zeigen die nach der PTR-Methode ermittelten
Parameter nur unwesentlich groBere Vertrauensintervalle als die nach konventioneller
Auswertung bestimmten Parameter. Die Ursache hierfiir ist, wie bereits in Abschnitt 3.1

dargelegt, in der Unsicherheit bei der Differentiation zu sehen.

5.1.4 SchluBfolgerungen

Die kinetische Analyse der Ammoniaksynthese mit der PTR-Methode flir einen
nichtisothermen Reaktor in einem integralen Umsatzbereich fiihrt zu vertrauenswiirdigen
Werten der Reaktionsgeschwindigkeiten und kinetischen Parametern. Die Ammoniaksynthese
konnte in einem groBen Bereich an Reaktionsbedingungen (Temperatur, Stickstoff- und
Wasserstoffpartialdriicken), die auch in den gleichgewichtslimitierten Bereich hineinreichen,
adidquat beschrieben werden, wobei Temperaturdnderungen im Reaktor durch Reaktion

beriicksichtigt wurden.

Vergleicht man den Zeitaufwand fiir die Aufzeichung kinetischer Daten basierend auf der
PTR-Methode mit den konventionellen stationdren Methoden bei integraler Datenauswertung,

so sind die folgenden Punkte hervorzuheben:

e Die experimentelle Vorgehensweise bei der PTR-Methode ist an weniger
Voraussetzungen gebunden, axiale Gradienten sind erlaubt, es nicht erforderlich, nur
einen einzigen Parameter zu variieren und dabei alle anderen Parameter (Temperatur und

Produktkonzentration) konstant zu halten.

e Ein weiterer Vorteil ist in der hohen Informationstiefe der transformierten Daten zu sehen.
Die Auswertung basiert auf Interpolationsfunktionen. Die Datentransformation gestattet
es, die fiir die Ableitung reaktionskinetischer Ansétze interessierenden Abhdngigkeiten zu
berechnen. Da die PTR-Methode direkt zu Stoffmengendnderungsgeschwindigkeiten
fiihrt, ist eine bequeme Visualisierung der Zusammenhange von
Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeiten und Partialdriicken moglich; die Entwicklung
und Verfeinerung kinetischer Geschwindigkeitsansidtze wird erleichtert. Ein Beispiel

hierfiir ist in Abb. 5.7 gegeben.
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Erreicht der Katalysator in geniigend kurzen Zeiten seinen equilibrierten Zustand, so ist
iiber das Temperaturprogramm eine effiziente kontinuierliche Datenerfassung moglich.
Bei entsprechend groBBen Heizraten konnen die Messungen mit sehr geringem
Zeitaufwand durchgefiihrt werden. Bei den Untersuchungen zur Ammoniaksynthese
wurde die Abhéngigkeit der Ammoniakbildung von Verweilzeit und Temperatur bei sechs
Verweilzeiten und einer kontinuierlichen Aufheizung mit 3 = 5 K/min durchgefiihrt. Jede
Experimentserie (konstante Eintrittsbedingungen) bendtigte sechs bis zehn Stunden und
lieferte, verglichen mit konventionellen stationdren kinetischen Experimenten, eine
wesentlich hohere Datendichte. Die Anzahl der Datenpunktmultipletts einer
Experimentserie betrdgt bei den in der vorliegenden Arbeit vorgestellten
Experimentserien zwischen 160 und 600 Punkten. Eine so groBBe Datenmenge bildet eine

gute Grundlage fiir die kinetische Modellierung.

Die Ermittlung der optimalen Parameterwerte zu einem kinetischen Modell ist eine bereits
bei Modellen von relativ geringer Komplexitdt nur numerisch und iterativ zu losende
Aufgabe. Beim Vergleich der beiden Varianten der kinetischen Analyse zeigt sich, daf3 die
Rechenzeit fiir die Reaktorsimulation, basierend auf der Ldésung von Stoff- und
Wirmebilanz (integrale Art der Auswertung), wesentlich hoher war als bei der PTR-
Auswertung. Dieser Nachteil der integralen Methoden wird besonders signifikant in den
Féllen, in denen keine Informationen iiber geeignete Startwerte fiir die
Parameterschitzung verfiigbar sind oder wenn komplexe kinetische Modelle angewandt
werden sollen. In solchen Féllen bendtigen die Parameteranpassungsprogramme eine
wesentlich hohere Zahl von Iterationsschritten. Die Gesamtrechenzeit ist der Anzahl der

einzelnen Iterationsschritte proportional.

Die Parameterbestimmung bei der differenticllen Art der Auswertung basiert auf dem
Vergleich der molaren Stoffmengendnderungsgeschwindigkeiten der Reaktanten zwischen
Messung und Modell. Zur besseren Beurteilung der Genauigkeit der Parameter und des
zugehorigen Vertrauensbereiches kann eine integrale Datenauswertung durchgefiihrt

werden, bei der die bereits ermittelten Parameter als Startwerte verwandt werden konnen.

Der Gesamtzeitvorteil der PTR-Methode gegeniiber konventionellen Anséitzen integraler
Datenauswertung betrdgt etwa 50 % und hat seine Ursache in der beschleunigten

Aufnahme der experimentellen Daten und der Zeitersparnis bei der Parameteroptimierung.

Das verglichen mit den gemessenen Konzentrationen gréflere Rauschen der ermittelten

Reaktionsgeschwindigkeiten gehért zu den Nachteilen der PTR-Methode. Sie stellt
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hochste Anforderungen an Stabilitdt und Prézision der Analytik und der
Glattungsprozedur, denn nach der Glittung noch vorhandenes Rauschen wiirde durch die

Differentiation verstarkt.

Die PTR-Methode kann bevorzugt als Screening-Verfahren fiir die schnelle Gewinnung
kinetischer Daten eingesetzt werden. Grenzen der Anwendbarkeit der PTR-Methode liegen
beispielsweise in Reaktionen, bei denen der stationdre Zustand oder die Stabilitdt des
Katalysators nicht gewihrleistet werden kann, bei Ziindprozessen oder Reaktionen mit starker

Wirmetonung. Der letztere Fall wird im nachfolgenden Abschnitt ndher untersucht.

5.2 Kinetische Analyse der oxidativen Dehydrierung von Propan

Zur Analyse der Anwendbarkeit der PTR-Methode zur Ermittlung kinetischer Daten einer
komplexen stark exothermen Reaktion unter nicht-isothermen Bedingungen wurde die
oxidative Dehydrierung von Propan als Beispiel gewéhlt. Die ODH Propan ist nicht nur stark
exotherm, es werden auch vollstindige Umsitze der Komponente Sauerstoff beobachtet. Die
Abhédngigkeit der Reaktion vom Sauerstoffpartialdruck kann folglich im Gegensatz zum
Beispiel Ammoniaksynthese auch bei Auswertung einer einzelnen Experimentserie zutreffend
beschrieben werden. Entsprechend des in Abb. 3.5 wiedergegebenen Reaktionsschemas wird
bei der ODH Propan ein Produktspektrum erhalten. Die Hauptprodukte sind CO, CO,, CsHg
und H,O. Es entsteht in etwa die doppelte Menge CO wie CO,. Geringe Spuren von H,, C,Hg,
C,H4 und CH4 werden ebenfalls gebildet, ihre Konzentrationen liegen nur bei sehr wenigen
MeBpunkten ausgewihlter Einzelexperimente knapp oberhalb der Nachweisgrenze des
Mikro-GC und sie werden aus diesem Grunde im Rahmen der kinetischen Auswertung

vernachldssigt.
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5.2.1 Einhaltung der PTR-Randbedingungen

Propfenstromung

Zundchst wurde mit Hilfe der bereits bei der Ammoniaksynthese im Abschnitt 5.1.1
vorgestellten Beziehungen die Viskositit der Gasmischung, die partikelbezogene
Reynoldszahl, die axiale Pecletzahl, die minimale Katalysatorbettlinge nach Mears [66]
sowie die Bodensteinzahl fiir die Reaktionsbedingungen bei der oxidativen Dehydrierung von

Propan berechnet. Das Ergebnis ist in Tabelle 5.4 wiedergegeben.

Tabelle 5.4

Kennzahlen bei den in der vorliegenden Arbeit enthaltenen Experimentserien zur ODH
Propan

Versuchsbedingungen und Eduktgaszusammensetzungen siche Abschnitt 4.3, Tabelle 4.4

Serie Viskositét Mearskriterium .
V/10%m¥s | Rep | Pey . L /10°m | Bo
: GL(5-2) . GL (5200 i GL(5-3) . GL (5-10)
T=293K
X 13,4 . 9,8...40,8 i 3,09 ..242 | 1,9..2,5 | 206 .. 161
X 10,8 L08,1..243 1 3,14 ..2,69 | 1,9..22 | 209 .. 180
T =600 K
X 453 59..24,6 | 3,11 ..2,63 1,9...2,3 207 ... 175
X 37,4 4,8..143 | 2,94 ..2.95 2,0...2,0 196 ... 197
T=750K
X 65,6 L51..21,3 103,04 ..2,71 1 2,0..22 i 202 .. 180
X 54,5 L 41..123 ¢ 2,80 ..3,02 ¢ 21..20 1 187 .. 202

Die auf Katalysatorkorndurchmesser bezogenen Reynoldszahlen sind — wie zuvor bei dem
Ammoniakreaktor - nicht in allen Fillen Rep>20, die berechneten minimalen Bettldngen, bei
denen der Reaktor als PFTR beschrieben werden kann, sind jedoch stets deutlich kleiner als
die im Experiment realisierten Langen des Katalysatorbettes. Bodensteinzahlen von Bo>50

unterstiitzen die Annahme idealer Pfropfenstromung.
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Stationdrer Zustand des Katalysatorbettes

Fiir die Untersuchung zur Stationaritdt des Katalysators wurde unter ansonsten identischen
Reaktionsbedinungen ein Einzelexperiment bei verschiedenen Heizraten B wiederholt. Die

beobachteten Reaktantenkonzentrationen und Temperaturen sind in Abb. 5.11 dargestellt.

Molanteil x / - Molanteil x / -
Zielprodukt 0,06 | Edukte
0,004 - g By
Propan *o,
A.aﬁ 0,04} FToP jan YU
o
£ A 8 astorephge
0,002 - & Paosep,
..e.g- 0,02} Sauerstoff 'l ..‘
a"‘:« Propen *Z.
v s
A,O.v' QK
0’000 | N | N | N 1 T 0 00 | ! | Adals
600 650 700 750 B /K min ’ 600 650 700 750
a T /K ¢ 1 b T /K
us A 2 aus
¢ 5
. v 10 T /K
Molanteil x / - 1 stationdr ein
Totaloxidationsprodukte . Temperatur @
4 I 3
0,010} i 750 &
¢ CO #‘y‘
N 700 **
0,005 + ;: &Wﬁ%‘ ’I/,
e CO2 650 + i
“ﬁ:.‘ﬂ* -~
. - £::.§0§ so0l "9..'
0.000 | sa famat S8 . . ! s ' '
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c T, /K d T /K
Abb. 5.11 a-d

Zusammensetzung (a-c) des Produktgasstromes und Reaktoreingangstemperatur (d) liber der
Reaktoraustrittstemperatur bei Variation des Temperaturprogrammes

Reaktionsbedingungen: VN =8,33 ml/s ; Tmoan=30kgs m>
P(CsHg)= 5,3 kPa; P(O,)=2,6 kPa; P, 105kPa (Serie IX, vergleiche Tabelle 4.4)

Die erhaltenen Versuchsergebnisse zeigen ein heizratenunabhéngiges Verhalten der Reaktion.
Es konnte weder eine Hysterese noch eine Anderung der Eduktgaszusammensetzung bei

Variation des Temperaturprogrammes beobachtet werden.
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Diese Beobachtung rechtfertigt die folgenden Annahmen:

1. Der Katalysator erreicht seinen stationdren Zustand zu jedem Zeitpunkt des Experimentes
sehr schnell.

2. Nach Wojchiechowski [4] darf aus dem beobachteten heizratenunabhédngigen Verhalten
der Reaktion weiterhin geschlossen werden, dall keine radialen Temperaturprofile
aufgetreten sein konnen, da die GroBe radialer Gradienten von dem WérmefluB3 (und
damit von der Heizrate ) abhdngen wiirde und unterschiedlich groBe radiale
Temperaturgradienten wiirden zu voneinander abweichenden Zusammensetzungen am

Reaktorausgang fiihren.

Damit sind die geforderten Randbedingungen bei den kinetischen Experimenten erfiillt.

Unter besonderen Versuchsbedingungen konnen dennoch Hysteresen erhalten werden. Diese
Versuchsbedingungen und die Moglichkeiten zur Vermeidung dieser Effekte werden im

Folgenden kurz beschrieben.

Der Katalysator wird im Rahmen eines PTR-Einzelexperimentes bis iiber eine Temperatur
hinaus erhitzt, bei der vollstandiger Umsatz der Komponente Sauerstoff auftritt. Anschlieend
wird der Reaktor entsprechend seinem thermischen Folgeverhalten an den Ofen durch
Abschalten der Heizung unkontrolliert abgekiihlt. Die experimentellen Ergebnisse dieses
Experimentes sind in Abb. 5.12 dargestellt. Fiir dieses Experiment wurde auch der
Wasserstoff mit dem Mikro-GC analysiert. Messungen zur Reproduzierbarkeit der
Wasserstoffkalibrierung lieferten wegen der Nidhe zur Nachweisgrenze einen relativen Fehler

von ca. 30 % fur die ermittelte Wasserstoffkonzentration.

Das Hystereseverhalten &uflert sich wédhrend der Abkiihlphase durch einen hoheren
Sauerstoffumsatz, geringere CO-Konzentration, hohere CO,- und H,-Konzentrationen und
eine hohere Reaktorausgangstemperatur. Die Konzentration des Zielproduktes Propen steigt
wihrend des Autheizvorganges auch nach Erreichen des vollstdndigen Sauerstoffumsatzes
(bei ca. 750 K) weiter an. Die beobachteten Vorginge lassen sich daher folgendermalien
erkldren: Nachdem wihrend der Heizrampe der fiir den oxidativen Reaktionspfad
erforderliche Sauerstoff verbraucht ist, wird entsprechend des in Abb. 3.5 dargestellten
Reaktionsschemas der endotherme Reaktionspfad beschritten, wobei Propen und Wasserstoft

entstehen, wihrend der Katalysator eine Verkokung erleidet.
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Abb. 5.12 a-d
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d. Temperaturhysterese
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Reaktionsbedingungen: VN =8,33 ml/s ; Tmoan=30kgs m>
P(CsHg)= 5,3 kPa; P(Oy)=2,6 kPa; P, 105kPa (Serie IX, vergleiche Tabelle 4.4)

Molanteil der Edukte in Abhédngigkeit der Reaktoraustrittstemperatur
Molanteile der Hauptprodukte in Abhidngigkeit der Reaktoraustrittstemperatur
Molanteil von Wasserstoff in Abhingigkeit der Reaktoraustrittstemperatur

In der Abkiihlphase zeigt er aus diesem Grunde eine geringere Aktivitdt fiir den oxidativen

Prozef3, was sich in der kurzzeitigen Bevorzugung des endothermen Reaktionspfades und der

damit hoheren Wasserstoffkonzentration duf3ert. Wahrend des weiteren Abkiihlens wird nun

der Kohlenstoff an der Katalysatoroberfliche zundchst zu CO, und CO verbrannt, bevor der

Katalysator wieder seinen urspriinglichen Aktivitidtszustand erreicht.

Verkokung wurde in mehreren kurzen Experimenten nachgegangen.

Der Frage der
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e Der Katalysator wurde in einem weiteren Experiment vor Erreichen des vollstindigen

Sauerstoffumsatzes wieder abgekiihlt. Es wurde kein Hystereseverhalten gefunden.

e Die Reaktion am Katalysator wurde bei hoher Temperatur durch Spiihlen mit reinem
Stickstoff und Abkiihlen abrupt beendet. Leitet man anschlieBend reinen Sauerstoff durch
den Reaktor und erwdrmt, so wird eine kurzzeitig deutlich erhdhte

Reaktorausgangstemperatur beobachtet.

e Bei der Wiederholung des Experimentes, bei dem der Katalysator jedoch nicht bis zum
vollstandigen Sauerstoffumsatz gefiihrt wurde, konnte keine Temperaturerhohung in der

Reaktorausgangstemperatur beobachtet werden.

Diese Experimente unterstiitzen die Annahme, daB sich im Bereich vollstindigen
Sauerstoffumsatzes Kohlenstoff auf dem Katalysator ansammelt, der mit reinem Sauerstoff

abgebrannt werden kann.

Um sicherzustellen, dal der Katalysator in den kinetischen Experimenten stets seine volle
Aktivitdt besitzt, wurde die maximale Rampentemperatur auf 750 K begrenzt. Der Bereich
des vollstindigen Sauerstoffumsatzes wird also gemieden. Wihrend der Kiihlphasen wurde
der Reaktor vorsorglich mit reinem Sauerstoff durchspiihlt. Vor einem jeden
Einzelexperiment wurde die Farbe des Katalysators kontrolliert. Zusétzlich wurde nach

Beendigung der Experimentserie das als erstes durchgefiihrte Einzelexperiment wiederholt.

Bei dieser Vorgehensweise wurde keine Anderung der Kkatalytischen Aktivitdt im
Versuchszeitfenster beobachtet. Die Farbe des Katalysators dnderte sich wéhrend der
kinetischen Experimente nicht. In den Experimenten zur Kinetik war daher kein Austausch

der Katalysatorfiillung erforderlich.

Nachdem nunmehr gezeigt werden konnte, dal die PTR-Randbedingungen eingehalten
werden und insbesondere die Stabilitdt des Katalysators gewahrt ist, werden im Folgenden

Abschnitt die Ergebnisse der kinetischen Experimente vorgestellt.

5.2.2 Experimentelle kinetische Daten und deren Transformation

Die ODH Propan wurde bei einem Eduktverhéltnis von Propan : Sauerstoff = 2 : 1 untersucht.

Die Reaktion verlduft irreversibel bis zum vollstindigen Umsatz des Sauerstoffs. Bei der
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Experimentserie IX waren nur die Produkte CO, CO,, CsH¢ und H,O nachweisbar. Der

Molanteil des Wassers wurde aus der Sauerstoftbilanz GI. (5-22) berechnet.

1

0= Iiein (02) - I‘1aus (02) - E ) I‘1aus (CO) -1 (HZO) (5-22)

aus naus

I .
(€0;) -3

In Abb. 5.13 ist das thermische Verhalten der Reaktion wiedergegeben. Unter den
Reaktionsbedingungen der Serie IX ist die Reaktion thermisch beherrschbar, wie Abb. 5.13 a
zeigt. Unter diesen Bedingungen betragen die maximalen Temperaturunterschiede entlang
des Reaktors zirka 30 K. Bei der Serie X, Abb. 5.13 b, die mit der vierfachen
Reaktantenkonzentration durchgefiihrt wurde, treten Temperaturdifferenzen zwischen

Reaktoreingang und Reaktorausgang von 100 bis 150 K und eine Temperaturhysterese auf.

TauS /K Taus /K

750+

750 700 -

700 650 +

650 600r 75 50 37,5 30

7 T an ! KES m’
600 700 800
a b Tein / K

Abb. 5.13 a-b

Temperaturverhalten bei der ODH Propan

a. P(C3Hg)=5,3kPa; P(O,)=2,6kPa; Py~ 105kPa; (Serie IX)

b. P(C;Hg)=21kPa; P(O,)=10,5kPa; Py~ 105 kPa; (Serie X)

Die gestrichelten Linien =zeigen zur besseren Orientierung den hypothetischen
Temperaturverlauf eines isothermen Experimentes (Tein=T aus)-

Von niedriger Temperatur kommend werden zundchst nur relativ  geringe
Temperaturdifferenzen zwischen T, und T,y und sehr kleine Umsétze (X-=>0) beobachtet.
Die Temperaturkurven der einzelnen Experimente (mit unterschiedlichen Verweilzeiten)
unterscheiden sich in diesem Bereich kaum voneinander. Ab zirka 670 K wird eine
Temperaturerhohung am Reaktorausgang registriert. Der Reaktor wird jedoch entsprechend

dem Temperaturprogramm weiter erwdrmt. Sobald die Reaktionsgasmischung geziindet hat,
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wird ein deutlicher Temperaturanstieg am Eingangstemperatursensor  (Ten >> Tays)
beobachtet. Der Sauerstoffumsatz betrdgt 100 %. Die Spitzen der in Abb. 5.13 b
eingetragenen Pfeile markieren den Abschaltzeitpunkt der Reaktorofenheizung; T, steigt
auch nach Abschalten der Heizung weiter an, wihrend der Ofen bereits abkiihlt. Nun fillt die
Reaktoreingangstemperatur deutlich ab, gefolgt von einem plotzlichen Anstieg der
Reaktoraustrittstemperatur, so dal nun fiir 5 bis 20 Sekunden T, << T,,s wird. AnschlieBend
bricht die Reaktion innerhalb weniger Sekunden ab und Ofen, Reaktoreingang und
Reaktorausgang fallen wieder auf gleiche Temperatur zuriick, es findet kein me3barer Umsatz

mehr statt.

Wie kann der zweite Ziindprozel3, der wihrend der Abkiihlphase auftritt, erklért werden ? Bei
dem ersten beobachteten Ziindvorgang, der wéhrend der Aufheizphase ablduft, werden so
hohe Temperaturen erreicht, dall auch die thermische Dehydrierung stattfindet. Es ist bekannt,
daB dieser Reaktionspfad zu einer Koksabscheidung auf dem Katalysator fiihrt. In der
Abkiihlphase kommt es schlieBlich zum Erloschen der Reaktion, so dall das
Reaktionsgasgemisch, das liber den verkokten Katalysator geleitet wird, wieder eine hohere
Sauerstoffkonzentration aufweist. Ein partieller Koksabbrand initiiert nun den zweiten
Zindvorgang, das heiBt, dal wegen der Wirmefreisetzung aus der Koksverbrennung
wahrscheinlich die oxidative Dehydrierung erneut startet. Da inzwischen jedoch die
Wirmeverluste des Reaktors an den kélteren Ofen zu grof3 sind, um diesen Prozel3 ohne die
Zusatzenergie aus der Koksverbrennung aufrecht zu erhalten, erlischt die Reaktion nach

kurzer Zeit wieder.

Aufgrund der Ziindung der Reaktionsgasmischung koénnen keine Abhingigkeiten der
Reaktantenmolanteile von der Temperatur bestimmt werden, das heift, die Experimentserie X
kann nicht fiir die kinetische Analyse verwendet werden. Sie wird verworfen. Nur die

Experimentserie IX stellt eine vertrauenswiirdige Datenbasis dar.

Die Produktverteilung in Abhdngigkeit von der Temperatur der Experimentserie IX ist in
Abb. 5.14 dargestellt. In dem untersuchten Bereich an Reaktionsbedingungen steigt der
Molanteil der Zielkomponente Propen mit zunehmender Temperatur jeweils streng monoton
an. Kohlenmonoxid zeigt ebenfalls diese Tendenz. Die Ausbeute dieser beiden Komponenten
148t sich demzufolge iiber den Punkt vollstindigen Sauerstoffumsatzes hinaus weiter erhohen.
Der Anteil des Kohlendioxids hingegen durchliduft ein Maximum, besonders gut ist dies bei

der hochsten Verweilzeit zu erkennen.
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Abb. 5.14 a-e
Molanteil der Edukte und Produkte bei der ODH Propan tiber der Gasaustrittstemperatur.

P(CsHg)= 5,3 kPa; P(0y)=2,6 kPa; Py 105KkPa; Tpoq=15.50kgsm> (Serie IX)

Weitere Informationen iiber die Reaktionspfade, die zu CO und CO, fiihren, lassen sich

wegen des grofen zur Verfiigung stehenden Datenpools aus der Anderung der Selektivitit
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iiber dem Umsatz ziehen. Die integrale Selektivitdt einer Komponente j 146t sich aus den

gemessenen Molanteilen unmittelbar angeben:

V. -X;
- (5-23)

i Zni "X

Pr odukte

S

In Abb. 5.15 sind die Selektivititen der Totaloxidationsprodukte CO und CO, in
Abhéngigkeit des Sauerstoffumsatzes gegeniibergestellt.

$(C0) S(CO)
04 04+ L=
[ ]
. ® o
n 0 V.
03+ o
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Abb. 5.15 a-b

a. Integrale Kohlendioxid-Selektivitidt S (CO,) liber dem Sauerstoff-Umsatz

b. Integrale Kohlenmonoxid-Selektivitdt S (CO) iiber dem Sauerstoff-Umsatz
P(CsHg)= 5,3 kPa; P(Oy)=2,6 kPa; Py 105kPa; Tmoa=15..50kgs m>

Die unterschiedlichen Symbole kennzeichnen die Einzelexperimente der Serie 1X.

In Abb. 5.15 ist zu erkennen, dafl die Selektivitdt zu CO, ndherungsweise unabhingig vom
Sauerstoffumsatz ist, als Folge werden bereits bei kleinen Umsidtzen und damit kleinen
Partialdriicken von Propen, merkliche Mengen CO, gebildet, wohingegen die Selektivitdt zu
CO mit zunehmendem Sauerstoffumsatz streng monoton zunimmt und bei kleinen Umsétzen

noch so gut wie kein Kohlenmonoxid gebildet wird.

Aus diesem Verhalten der Reaktion ist zu schlielen, dall CO, bei der Totaloxidation von
Propan entsteht, wihrend CO als Folgeprodukt aus der Oxidation von Propen stammt. Dieser
Befund ist in Ubereinstimmung mit Isotopenmarkierungsuntersuchungen von Chen et al. [50]
und reaktionskinetischen Untersuchungen von Wolf et al. [57]. Offenbar findet die Bildung

von CO; an katalytischen Zentren statt, die von Gasphasensauerstoff relativ schnell reoxidiert
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werden, so daBl die Konzentration und Aktivitit der reaktiven Spezies nicht vom

Gasphasenpartialdruck des Sauerstoffs abhingt.

Wie bereits bei der Ammoniaksynthese in Abschnitt 5.1.2 erldutert, werden die Rohdaten
einer Glattungsprozedur unterworfen und entsprechend Gl. (3-10) differenziert. Als Ergebnis
der PTR-Datentransformation erhdlt man die Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeiten in
Abhédngigkeit von Temperatur und Verweilzeit bzw. Umsatz, die in Abb. 5.16 fiir die

Komponenten Propen, Kohlenmonoxid und Kohlendioxid dargestellt sind.
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Abb. 5.16 a-c

ODH Propan: Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeiten der Komponenten
a. Propen

b. Kohlenmonoxid
c. Kohlendioxid
iiber der Temperatur und Verweilzeit

P(CsHg)= 5,3 kPa; P(Oy)=2,6 kPa; Py 105kPa; Tmoa=15..50kgs m®  (Serie IX)
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Aus den Stoffmengendnderungsgeschwindigkeitsflichen sind weitere fiir die Ableitung des

Reaktionsschemas und des kinetischen Ansatzes relevante Informationen verfiigbar:

e Die Bildungsgeschwindigkeit von Propen und Kohlendioxid nimmt im Bereich geringerer
Reaktionstemperaturen  mit  zunehmender  Verweilzeit  bzw.  zunehmendem

Sauerstoffumsatz zu. Sauerstoff inhibiert die Propanaktivierung.

e Bei hohen Reaktionstemperaturen nimmt die Stoffmengendnderungsgeschwindigkeit von
Propen mit zunehmendem Sauerstoffumsatz bzw. zunehmender Verweilzeit zunédchst ab,
gleichzeitig erhoht sich die CO-Bildungsgeschwindigkeit. Gebildetes Propen wird zu CO

weiteroxidiert.

e Esist deutlich zu erkennen, daB} fiir kleine Temperaturen und kleine Verweilzeiten R(CO)
gegen Null strebt, wiahrend R(CO,) zwar weniger stark ansteigt, jedoch immer noch
deutlich positive Werte annimmt. Es ist davon auszugehen, dafl das primir gebildete
Propen in einer Folgereaktion zu CO weiteroxidiert wird, wiahrend CO, das Produkt der

Totaloxidation von Propan ist.

e Bei nahezu vollstindigem Sauerstoffumsatz (also im Bereich groBer Verweilzeiten und
hoher Temperaturen) nimmt die Bildungsgeschwindigkeit von Propen weniger drastisch
ab als die von CO und CO,. Gleichzeitig steigt die Wasserstoffkonzentration an (siche
Abb. 5.12 c¢). Dieses Verhalten 1t sich so erkliren, dal in diesem Bereich die
nichtoxidative Dehydrierung als Konkurrenzreaktion ablduft. Ferner ist davon
auszugehen, dafl CO, iiber die umgekehrte Konvertierungsreaktion mit dem gebildeten
Wasserstoff zu CO und Wasser umgesetzt wird. Diese Erkliarung steht im Einklang mit
den in Abb. 5.14 beobachteten Tendenzen.

Die Stoffmengendnderungsgeschwindigkeiten durchlaufen mit steigender Temperatur ein
Maximum. Ist der Sauerstoff vollstindig verbraucht, kann die Ausbeute der Produkte aus
oxidativen Prozessen am Reaktorausgang nicht weiter gesteigert werden, die
Reaktionsgeschwindigkeit des oxidativen Reaktionspfades am Reaktorausgang wird Null.
Erst nach Erreichen des vollstindigen Sauerstoffumsatzes wird die thermische Dehydrierung
ausreichend schnell, einen signifikanten Einfluf3 zu erlangen, weil erst dann ausreichend hohe
Temperaturen erreicht sind und kein Sauerstoff den nichtoxidativen Prozel mehr inhibieren

kann.
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5.2.3 Kinetische Modellierung und Parameterschitzung

Entsprechend den im vorangegangenen Abschnitt gewonnenen Informationen basiert das

kinetische Modell auf dem folgenden Reaktionsschema:

®
+0, C;Hg \JrozA
® e
C3H6 < C3H8 @
‘H, H /
+H,0

+0O
@2 CO, 2

CO

Abb. 5.17
Reaktionsschema ODH Propan

Zum Wunschprodukt Propen flihren sowohl der oxidative Reaktionspfad (1) als auch der
endotherme Reaktionspfad (5), der die thermische Dehydrierung beschreibt. Im
Reaktionsschema ist CO, das Primdrprodukt aus der Propanverbrennung, CO tritt als
Folgeprodukt der Propenverbrennung auf. Fir die einzelnen Teilreaktionen des

Reaktionsschemas werden die folgenden Annahmen getroffen:

Mit Ausnahme der Gasphasenreaktion (4) laufen alle oxidativen Schritte an den energetisch
gleichwertigen katalytischen Zentren ab. Bei den Reaktionen (1) und (2) reagiert Propan am
Katalysator mit dem adsorbierten Sauerstoff. Es ist bekannt, dal Sauerstoff die Reaktion
hemmt. Auf der Katalysatoroberfliche befindliche Vanadiumzentren liegen in wenigstens
zwei Oxidationszustdnden vor (V" und V*"). Die katalytisch aktiven Zentren werden
vermutlich von V**, das nach der Oxidation von Propan als reduzierte Spezies auf dem
Katalysator entsteht, gebildet [73]. Auch die thermische Dehydrierung (5) ist durch
anwesenden Sauerstoff gehemmt. Im Falle vollstdndigen Sauerstoffumsatzes sind die
zugehorigen Nenner in den Gleichungen (5-23), (5-24) und (5-27) gleich eins, die thermische

Dehydrierung verlduft dann formal nach einem Potenzansatz erster Ordnung.

Reaktion (4) beschreibt das Wasser-Gas-Schift-Gleichgewicht. Nach dem Prinzip des

kleinsten Zwanges verschiebt sich die Gleichgewichtslage zu Gunsten von CO, wenn
e die Temperatur erhoht wird oder
e die Wasserstoftkonzentration erhoht wird.

Vor Erreichen des vollstindigen Sauerstoffumsatzes, das heilt, im unteren

Temperaturbereich, solange Wasserstoff noch nicht in meBbarem Umfange gebildet wird, die
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Partialdriicke von CO und H,O durch den oxidativen Prozel3 stetig ansteigen, liegt das
Gleichgewicht auf Seiten der CO,-Bildung. Aus der Beobachtung hoher CO-Partialdriicke
1aBt sich schlieBen, daB sich das Gleichgewicht erst bei geniigend hoher Temperatur

ausreichend schnell einstellt.

Bei hohen Temperaturen und vollstindigem Sauerstoffumsatz nimmt der Partialdruck des
Wassers nicht mehr zu, jedoch steigt der Partialdruck des Wasserstoffs an, so daf sich die

Gleichgewichtslage dndert, und ein Teil des gebildeten CO, in CO {iberfiihrt wird.

Die Reaktionsgeschwindigkeiten der einzelnen Schritte aus Abb. 5.17 sind im Folgenden

aufgelistet:

k, K 02
g = 1 B 0201) Pc3ns Po2 (5-24)

0.5
1+ Koz(l)Poz

0.5
_ k, Koz(l) Pcsus Po2

L, 5 (5-25)
1+ Koz(l)Poz ’
13 =K;3 Peane (5-26)
1, =K, PyaPeoa| 1— Pi20 Peo (5-27)
KwasPua Peoa
k
I5 = s Pcans o (5-28)
1+ Koz(z)Poz
Fiir die Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeiten der einzelnen Komponenten gilt dann:
R(CHg) =-1 -1, - 15 (5-29)
R(O,)=-05-,=5-1,-314 (5-30)
R(CHg) =1 -5 +15 (5-31)
R(CO)=3-1; -1, (5-32)
R(CO,)=3'1,+1, (5-33)
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Es ist bei den vorgestellten Modellannahmen zu erwarten, da3 bei einer Steigerung der
Reaktionstemperatur, die iiber den in der vorliegenden Arbeit untersuchten Bereich

hinausgeht, ein Maximum des Wasserstoffanteils zu beobachten sein miif3te.

Parameteroptimierung

Bei der Parameteroptimierung werden die Modellparameterwerte so bestimmt, dafl die
ermittelten Stoffmengendnderungsgeschwindigkeiten der an der Reaktion beteiligten
Komponenten zutreffend wiedergegeben werden. Die Parameteroptimierung nach der PTR-

Methode liefert die in Tabelle 5.5 angegebenen Parameterwerte.

Tabelle 5.5
Ergebnis der Parameteroptimierung ODH Propan

Parameter Einheit Priaexponentieller E, / kJ mol”
' Faktor, Tgenug=600 K

ko pa’ls 600 103

ks | pa’l? | 28 | 90

k0 molPa's'm® | 680 85

kq . molPa”s'm® | 2:10° | 105

ks mol Pa! s m? 1,0 68
AHg / kJ mol™

KOx(1) mol s’ m™ i 6,3:107 i -64

KO,2) | mols’ m® | 1,8:10° 27

Berechnet man die Stoffmengendnderungsgeschwindigkeiten mit Hilfe des Modells unter
Verwendung der ermittelten Parameterwerte fir die experimentell eingestellten
Reaktionsbedingungen, so konnen sie direkt den aus der Differentiation nach der PTR-

Methode erhaltenen Werten gegeniibergestellt werden (sieche Abb. 5.18). Die
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Parititsdiagramme zeigen eine zufriedenstellende Ubereinstimmung zwischen berechneten

und experimentellen nach der PTR-Methode ermittelten Stoffmengendnderungs-

geschwindigkeiten.
R(CO), /10" mol kg s™ R(C,H),,/ 10" molkg"s"
0,30 F
* 0,10 -
[ J
[ ) L J
[ J [ )
[ J
® [ ] ° [ ]
Ly 0
[ J
0,15+ ° 0,05 | .o ®
... ° = 1Y
( ]
' . 0,00 - s
0.98 60 015 030 0,00 0,05 0,10
3 RS
a R(Co)berechne[/ 10” mol kg-l s b R(C3H6)bcrcchnct/ 10" mol kg™ s
R(CO,),. /107 mol kg™ s™
0,15}
[ ]
[ ]
0,10 F “o®
Y
T o
J”o
.‘. °
0,05 - .
...
..
0,00 L L L
0,00 0,05 0,10 0,15
3 -l
R(CO,), . /10" molkg"s
Abb. 5.18

ODH Propan: Paritdtsdiagramme
P(CsHg)= 5,3 kPa; P(Oy)=2,6 kPa; Py 105kPa; Tmoa=15..50kgs m®  (Serie IX)
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5.2.4 SchluB3folgerungen

Die Ergebnisse, die bei der kinetischen Analyse der oxidativen Dehydrierung von Propan
erhalten wurden, zeigen, da3 die PTR-Methode auch auf komplexe Reaktionen mit starker
Wirmetonung anwendbar ist. Unter Einhaltung der Randbedingungen insbesondere
hinsichtlich der Abwesenheit radialer Profile, konnten selbst bei axialen
Temperaturgradienten von bis zu 30 K noch brauchbare Daten erhalten werden. Fiir andere
Reaktoren und Reaktionen kann die Einhaltung der Randbedingungen, insbesondere der
radialen Gradientenfreiheit, durch entsprechende Warmeabfuhrsimulationen, Vorversuche
und mit Hilfe von etablierten berechenbaren Kriterien sehr leicht iiberpiift werden. Die bei der
PTR-Methode aus den visualisierten Abhédngigkeiten der Stoffmengenidnderungs-
geschwindigkeiten von Temperatur und Verweilzeit gewonnenen Informationen lassen sich
fir die Aufstellung des Reaktionsschemas und Geschwindigkeitsansitze einzelner
Reaktionsschritte schnell und gezielt nutzen. Dabei erleichert der grole zur Verfligung
stehende Datenumfang zusétzlich das Erkennen von Modellfehlern. Die genannten Vorteile
wurden im Rahmen der vorliegenden Arbeit genutzt, um ein kinetisches Modell fiir die
oxidative Dehydrierung von Propan aufzustellen. Es vermag die Reaktion zufriedenstellend

zu beschreiben.






6 Zusammenfassung

Gegenstand der Reaktionstechnik ist die Optimierung der Reaktionsfithrung auf der Basis
kinetischer Informationen. Kinetische Untersuchung chemischer Prozesse sind stets mit einem
erheblichen Zeit- und Materialaufwand verbunden. Eine von Wojciechowski in 1995
vorgeschlagene Methode zur Aufzeichung kinetischer Daten (Polythermer Temperatur-
Rampen Reaktor, PTR bzw. TSR) [4] zielt darauf ab, die erforderliche Untersuchungszeit
deutlich zu verkiirzen. Diese neue Methode setzt die Einhaltung wohldefinierter
Randbedingungen voraus. Die wichtigsten Randbedingungen fordern eine schnelle
Einstellung des stationdren Zustandes des Katalysators, um eine kontinuierliche
Datenaufzeichung iiber einem Temperaturprogramm zu realisieren, sowie die Abwesenheit
radialer Gradienten. Die PTR-Methode erlaubt axiale Gradienten in Temperatur und

Konzentration.

In der vorliegenden Arbeit wurde eine Analyse der Anwendbarkeit, der Vorteile, Nachteile
und Randbedingungen der PTR-Methode am Beispiel der Ammoniaksynthese mit einem
kommerziellen Katalysator der BASF und einem mikrokinetischen Modell aus der Literatur
[27] durchgefiihrt. Die experimentellen Daten werden in einem weiten Bereich von Stickstoff-
und Wasserstoffpartialdriicken und gro3en Temperaturintervall zufriedenstellend beschrieben.
Es konnte durch Vergleich mit einer konventionellen kinetischen Auswertung bestatigt
werden, dal die PTR-Methode mit einem geringeren Zeitaufwand vertrauenswiirdige
kinetische Analysen liefert. Fiir die Ammoniaksynthese ergibt sich im Vergleich mit der
konventionellen stationdren Vorgehensweise insgesamt ein Zeitvorteil fir die kinetische

Untersuchung von etwa 50 %.

Im Anschlufl an die erfolgreiche Validierung wurde die PTR-Methode erstmals auf eine stark
exotherme Reaktion, der oxidativen Dehydrierung von Propan, angewandt. Dabei zeigte sich,
daBl die PTR-Methode auch auf komplexe Reaktionen mit starker Warmetonung anwendbar
ist. Unter Einhaltung der Randbedingungen konnten selbst bei axialen Temperaturdifferenzen
von bis zu 30 K brauchbare Daten erhalten werden. Datenumfang und Informationstiefe,
insbesondere die visualisierten Abhéngigkeiten der Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeiten
von Temperatur und Verweilzeit, erleichtern die Ableitung bzw. Verfeinerung kinetischer

Modelle.

Die PTR-Methode steht nunmehr als effiziente Methode der kinetischen Analyse einer breiten

Anwendung zur Verfligung.






7 Ausblick

Die PTR-Methode konnte zundchst als Screening-Verfahren fiir die schnelle Gewinnung
kinetischer Daten eingesetzt werden. Fiihrt man in einem nachgeschalteten Schritt eine
konventionelle Datenauswertung zur Uberpriifung der kinetischen Parameter durch, so stehen

bereits exzellente Startwerte fiir die Parameterschdtzung zur Verfligung.

Der kritische Schritt der PTR-Methode ist die im Rahmen der Datentransformation
notwendige Glattung der Mefdaten. Fiir die Weiterentwicklung der PTR-Methode zu einer
Routinemethode sollte die Interpolation der Primdrdaten durch eindeutige mathematische
Kriterien geleitet werden. Dariiberhinaus sollten mathematisch-numerische Untersuchungen
durchgefiihrt werden, um zu kliren, welche Auswirkungen die Interpolationsalgorithmen auf
die Fehlerstatistik haben. Zu diesem Zwecke sollten simulierte Primérdaten mit einem
Rauschen von definierter statistischer Verteilung einer Auswertung nach der PTR-Methode
unterzogen und die erhaltenen Ableitungen statistisch analysiert werden. Der Vergleich der
Auswirkungen verschiedener Verteilungsfunktionen des Rauschens des Eingangssignals wére

in diesem Zusammenhang von besonderem Interesse.

Bei der Planung zukiinftiger PTR-Untersuchungen sollte beriicksichtigt werden, daf3 der
Aufwand fiir die PTR-Interpolationsprozedur weiter vermindert wird, wenn die Experimente
einer Serie mit dquidistanten Abstdnden in der Verweilzeit aufgenommen werden, da fiir
diesen Spezialfall sehr zuverldssige matrixbasierte Rechenroutinen in fast allen
Programmiersprachen verfligbar sind. Die andernsfalls heranzuziehenden grid-Algorithmen
haben eine geringere mathematische Stabilitit beziiglich der ersten Ableitung der

Interpolationsfléche.

Es ist bekannt, daB3 die Modellierung eines technischen Reaktors besser gelingt, wenn die
zugrundeliegenden  kinetischen  Informationen sich auf einen Bereich von
Reaktionsbedingungungen in der Nidhe der technisch zu realisierenden Bedingungen
beziehen. Derzeit realisiert die PTR-Methode auch diese Forderung in starkerem Maf3e als es

bei den bisher etablierten reaktionskinetischen Untersuchungsmethoden der Fall ist.
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Anhang

Die PTR-Auswertegleichung wird von Kolkowski [69] ausfiihrlich diskutiert. Im Folgenden
wird als Ergédnzung zum Abschnitt 3.1 der Weg der algebraischen Umformungen ausgehend von

GL (3-9) aufgezeigt.

Auch fiir das letzte Segment (Reaktorausgang) gilt

0 0 u(t.T,,) sV (A-1)
0z j

|T,Tcin =const.

Ersetzt man in Gleichung (A-1) fiir u(t,T.s) entsprechend Gleichung (3-5), und das axiale
Inkrement dz durch das Inkrement der Kontaktzeit ds mit dem Katalysator

dz=u(t, T, ) -ds=0(t)-u(t—s,T, ) -0s
so erhilt man
A(c; - 3(1)-u(t—s,T,))|
i ein T A-2
8()-u(t—s,T)0s | _ +zj:VJ' ' (A-2)

Unter der Beriicksichtigung, daB3 zu einer bestimmten Eingangstemperatur T, auch eine feste

Eintrittsgeschwindigkeit gehort, ist u(t—s,T,, ) =const. und kann damit aus dem Differential

gekiirzt werden.

_ 3, -8(1) | _
0= T80 a8 £V (A3

Tejn=const.

Zur Berechnung von 6(t) wird der Eintritts- und Ausgangsvolumenstrom bendtigt. Im Folgenden
wird die Giiltigkeit des idealen Gasgesetzes (p-V/T = konstant) vorausgesetzt. Liegt liber dem
katalytischen Bett kein Druckgradient vor, so wire P =P,=Psysem, dies ist aber keine
Voraussetzung fiir die Anwendbarkeit der Methode, wie aus Gl. (A-14) ersichtlich ist.

Py T (t=59)

V,, (t—s)=Vy - T
N

(A-4)

ein
Bei Verwendung einer Inertkomponente als Tracer folgt aus der Stoffmengenerhaltung dieses

inerten Gases fiir den Gesamtvolumenstrom nach Durchlaufen des Reaktors (der Reaktion):

PN . Taus (t) . Xaus,lnert

aus TN X N,Inert

Vaus (t) = VN )

(A-5)



Der austretende Volumenstrom V, (t) unterscheidet sich also von V,_ (t) aufgrund von

Temperaturdnderung, Druckénderung und reaktionsbedingter Teilchenzahldnderung, das heiB3t fiir

O(t) nach Gleichung (3-5) 148t sich schreiben:

V(t’ Taus) _ u(t’ Taus) | _ Taus (t) . Pein (t - S) . X gin, Inert (t) (A_6)
CTea(t=s) P () x

aus aus, Inert

o(t)== =
V(t_S’Tein) u(t_S’Tein)

A=const.
Der Nenner des Differentials aus Gleichung (A-3) kann mit Gl.(A-4) weiter umgeformt werden.

d(t)-ds == v Ve Ve Py Ty

-0S == .
Vein (t - S) ’ Vein (t - S) VN PN Tein (t - S)

(A-7)
Wird der Leerraum V. des mit der Katalysatorschiittung befiillten Reaktors mit Hilfe von
Katalysatorbettporositit € und Katalysatordichte pk,: in die Katalysatormasse mg,: umgerechnet,

€ .amKat & .VN 'atmod,N

1-¢ P xat 1-¢ P xat

aV, =

€

(A-8)

so laBt sich ein Bezug auf die Katalysatormasse und letztlich auf die modifizierte Verweilzeit bei
Bezugsbedingungen herstellen. Damit ergibt sich fiir Gleichung (A-3) unter Beriicksichtigung von
GL.(A-7) und (A-8):

Tein (t - S) Paus (t) Xaus,lnen (t)
£ OTwoan Vi Py (t=s) Ty
1-¢ Pkat VN PN Tein (t - S)

a(ci . Taus (t) . Pein (t B S) ) Xein,inen ]
" Vi (A-9)
j

Tejn =const

Da die Ableitungen aber fiir konstante Eintrittstemperaturen berechnet werden, koénnen die
Temperatur Te,(t-s) und der Eingangsdruck Pe,(t-s) eliminiert werden. Die fluidvolumenbezogene

Reaktionsgeschwindigkeit wird nach

rj,kat:—e Ly (A-10)

l-¢ P Kat :

in die katalysatormassenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit iiberfiihrt. Die Konzentration der

Komponente i ist nun noch in Form des gemessenen Molanteils x; auszudriicken.
_ ni,aus _ X 'ﬁaus (t) ® X qus,inert

: =— =C jaus — A-11
haus y7 v ( )

aus aus X N, inert

(¢

ersetzt man Vaus nach GL(A-5) und n, (t)nach Gl.(4-2), dann folgt

aus



Xi Paus TN Xaus,lnen Xein,lnen

0 (t—5) (A-12)

Clas =G P T (1)
N N aus() XN,lnen Xaus,lnen

Wird ¢; aus Gl. (A-12) in G1.(A-9) eingesetzt, ergibt sich:

x; P Ty X ein,Inert - X ¢in, Inert
a[ 1, I)aus . €1, In¢ 'nein (t—S)'TauS (t)' €in,In¢e
N

0= PN VN Taus (t) X N, Inert Xaus,Inen (t)

Paus : TN aTmod,N

Te;, =const.
+ 2 Vi Tk
j
X Xein,Inen

i (t S) < (t) ’ < " A ein, Inert

0=_ ein. ) aus, Inert N,Inert " ZVji ) rj Kat (A-13)
Vx 9T od N | |
T,;, =const.

Eine Reaktion der Eduktkomponenten vor dem Eintritt in den Reaktor findet nicht statt. Damit 1463t

sich GI. (A-13) vereinfachen und man erhalt:

h. (t—s) a(x-(t)-oc(t))|
0 e Alx; +Sy. r A-14
VN aﬂ[:mod,N ; ! rJ’Kat ( )

Tejn =const.
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