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Zusammenfassung

Die partielle Oxidation von Ethan zu Essigsdure ist von groBem industriellen Interesse, da sie
mit hoher Selektivitit durchgefiihrt werden kann. Trotz des wirtschaftlichen Potentials der
Reaktion, das sich auch in zahlreichen Patenten widerspiegelt, gab es bislang kaum Arbeiten
tiber den Mechanismus, die Kinetik oder die technische Verfahrensfiihrung der Reaktion.

In der vorliegenden Arbeit wurde die Kinetik der Oxidation von Ethan zu Essigsdure an
Mischoxid-Katalysatoren Mo;V(25Nbg 12Pdg 000sOx im Temperaturbereich von 500 K bis
580 K bei Driicken von 1,1 MPa bis 2,8 MPa in einem Festbettreaktor untersucht. Ethan
wurde im stdchiometrischen UberschuB eingesetzt. Folgende Ergebnisse wurden erzielt:

* Mit steigender Temperatur wurde ein Wechsel im Reaktionsmechanismus beobachtet: Bei
niedriger Temperatur wurde eine Folgereaktion zu Essigsdure {iiber Ethen als
Zwischenprodukt gefunden; bei hoher Temperatur dominiert dagegen die parallele
Bildung von Ethen und Essigsaure.

* Der aus der Literatur bekannte positive Einflul von Wasser wurde bestitigt: Die Addition
von Wasser zum Eduktstrom steigert die Selektivitdt zu Essigsdure in der Oxidation von
Ethan auf Kosten der Selektivitit zu Ethen (z.B. von 45 % auf 74 %). Dieses Ergebnis
wurde mit der beschleunigenden Wirkung von Wasser auf die Oxidation von Ethen zu
Essigsdure erklart. Zur Unterstiitzung dieser Erklarung wurden Experimente mit Ethen als
Edukt bei verschiedenen Wasserpartialdriicken durchgefiihrt.

*  Durch Zugabe von Essigsdure zum Eduktstrom der Ethanoxidation konnte gezeigt werden,
daB (i) die Geschwindigkeit der Ethanoxidation durch Essigsdure nicht beeinfluBit wird
und daB (i1) Kohlendioxid teilweise durch Totaloxidation von Essigsdure gebildet wird.
Zur Bildung von Kohlendioxid tragen auch die Totaloxidation von Ethan und Ethen bei.

Die Kinetik der partiellen Oxidation von Ethan zu Essigsdure wurde auf Basis von Daten
ermittelt, die in einem integral betriebenen Festbettreaktor gemessen wurden. Zwischen zwei
kinetischen Modellen, die auch Prozesse an der Katalysatoroberfliche wie Reduktion durch
Ethan, die Reoxidation durch Sauerstoff und die Bildung von Hydroxylgruppen betrachten,
wurde auf Basis experimenteller Daten diskriminiert. Das iiberlegene kinetische Modell
beriicksichtigt zwei katalytische Zentren fiir die Aktivierung von Ethan und fiir die Oxidation
von Ethen zu Essigsdure. Die letztere Reaktion erfolgt in Analogie zur heterogenen Wacker-
Oxidation und héngt von der Anwesenheit von Wasser ab. Das Modell beschreibt die Bildung
der Produkte Ethen, Essigsdure und Kohlendioxid in der Ethanoxidation sowohl fiir die
An- als auch fiir die Abwesenheit von Wasser im Temperaturbereich von 500 K bis 580 K.

Fiir die Oxidation von Ethan zu Essigsdure wurde unter Verwendung des ausgewdihlten kine-
tischen Modells das reaktionstechnische Verhalten von Festbett- und Wirbelschichtreaktoren
technischen Maf3stabs simuliert. Fiir den Festbettreaktor konnte ein Durchgehen des Reaktors
bei ausreichend guter Warmeabfuhr, geringer Temperatur am Reaktoreingang und verdiinntem
Katalysator vermieden werden. Im isothermen Wirbelschichtreaktor wurden im Vergleich
zum Festbettreaktor geringere Raumzeitausbeuten an Essigsdure erhalten. Der Grund dafiir
liegt im langsamen Stoffiibergang von der Blasen- in die Emulsionsphase. Durch Wahl
kleinerer Partikel, die zur Beschleunigung des Stofftransportes und zur Reduzierung der
Riickvermischung flihren, kann die Ausbeute an Essigsdure in der Wirbelschicht und auch die
Essigsdureselektivitét bei gleichem Ethanumsatz gesteigert werden. Die Essigsdureselektivitét
bleibt jedoch immer unterhalb derjenigen im Festbettreaktor.
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Abkiirzungen und Formelzeichen

Lateinische Buchstaben

ABpT Spezifische Katalysatoroberflache ermittelt nach der BET(Brunauer-Emmett-Teller)-
Methode [mz-kg'l]

Aj Peakfliche der Komponente i im Chromatogramm [Flicheneinheiten]
Ar Querschnittsfliche Reaktor [m?]

Aext duBere Oberfldache pro Katalysatormasse [m? / kg]

ac Acetyl-Gruppe (-CO-CHs)

acOet  Essigsdureethylester

Bi Biot-Kennzahl (Bi = hw'rg / Araq) [-]

C, Wirmekapazitit [J K mol™]

c Konzentration [mol'm™]

D Diffusionskoeffizient [m*s™]

DSC Differential Scanning Calorimetry

dp Partikeldurchmesser [m]
dr Reaktordurchmesser [m]
E, Aktivierungsenergie [J mol']

Sensitivitdtsfaktor im Gaschromatograph [Flacheneinheiten / Anteil Komponente]
G Gasbelastung [kg m™s™]
Hac Acetaldehyd
HOac  Essigsdure

AHg Reaktionsenthalpie [J]

h; Bildungsenthalpie einer Verbindung i [J'mol™]

h, Wirmeiibergangskoeffizient Fluid — Katalysatorpellet [W-K™'m™]
hy, Wirmeiibergangskoeffizient Schiittung — Wand [W-K™''m™]

Jp Colburn-Faktor fiir den Stoffiibergang [-]

JH Colburn-Faktor fiir den Warmeiibergang [-]

K Gleichgewichts- oder Adsorptionskonstante [Pa™]

k Geschwindigkeitskonstante [mol kg™ s™' Pa™]

kg Stoffiibergangskoeffizient Blasenphase — Emulsionsphase [s]

ke Stoffiibergangskoeffizient Fluid — Katalysatorpellet [mol s* m™ Pa™]

M Molare Masse



XII  ABKURZUNGEN UND FORMELZEICHEN

MKat Katalysatormasse [kg]
Na Avogadro-Zahl [mol™]
Ny Anzahl an unabhingigen Datenpunkten in der kinetischen Modellierung (Produkt

aus der Zahl an Experimenten und der Zahl unabhédngiger Komponenten) [-]

N, Parameterzahl im kinetischen Modell [-]

N, Dichte der aktiven Zentren vom Typ Z auf der Katalysatoroberfliche [m™]
n Stoffmengenstrom [mol-s™]

P Gesamtdruck [Pa]

Pr Prandtl-Kennzahl [-]

p Partialdruck [Pa]

Gaskonstante [J K™ mol]
O auf die Katalysatormasse bezogene Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeit durch
chemische Reaktion fiir eine Komponente [mol kg™ s]

Re Reynolds-Kennzahl [-]
RZA Raumzeitausbeute [kgProdukt'S-l' migat. ]

r Reaktionsgeschwindigkeit (einer einzelnen Reaktion) [mol kg™ s]

bzw. Radius [m]

S Selektivitit [-]

Sc Schmidt-Kennzahl [-]

SSR Summe der quadratischen Abweichungen (sum of squared residuals) [-]
T Temperatur [K]

Strémungsgeschwindigkeit [ms™]
Volumen [m’]

Volumenstrom am Reaktoreingang [m’ s']

Umsatz [-]
Ausbeute [-]

<M e < s

Griechische Buchstaben

a Volumenexpansionsfaktor (bei Kontraktion o < 1, bei Expansion a > 1) [-]
Emf Leerraumanteil im Wirbelschichtbett bei upy [-]
€ relatives Porenvolumen im Katalysatorpartikel [-]

A Wirmeleitfahigkeit [W-K''m™]



ABKURZUNGEN UND FORMELZEICHEN X]II

X Molenbruch [-]

n Dynamische Viskositét [Pa-s]

0 Oberflachenbedeckungsgrad [-]

Pxat Schiittdichte des Katalysator [kg m>]

Pp Dichte des Katalysatorpellets [kg m™]

Tm modifizierte Verweilzeit, definiert als Volumenstrom pro Katalysator-

masse [kg~5‘m'3]

Tp Tortuositatsfaktor fiir Diffusion im Katalysatorpellet [-]
Y stochiometrischer Koeffizient [-]

Indizes

exp Experimenteller ermittelter Wert

a auen bzw. an der Aulenwand des Rohrreaktors
BI Blasenphase (im Wirbelschichtreaktor)

E Emulsionsphase (im Wirbelschichtreaktor)

1 i-tes Gasphasenspecies

in innen bzw. an der Innenwand des Rohrreaktors

] j-te Reaktion

k k-te Spezies auf der Katalysatoroberfliche

Kat Katalysator
Km Kiihlmittel

m Mischung

mf Minimale Fluidisierungsgeschwindigkeit

mod modellierter Wert erhalten durch Simulationen
rad radial

RTP bei Reaktionstemperatur und -druck (bei Volumenangaben)
STP bei Standardtemperatur (298,15 K) und -druck (101325 Pa)
w Wand

z Index fiir katalytisches Zentrum






1 Einleitung

1.1 Einfiihrung

Die partielle Oxidation von kurzkettigen Alkanen (C;-C4) zu Olefinen oder Oxygenaten ist
Thema intensiver Forschung. Die Motivation fiir die verstirkte Nutzung von kurzkettigen
Alkanen, die die Hauptbestandteile des Erdgases bilden, ist zum einen ihr geringer Preis im
Vergleich zu den Olefinen, die derzeit als Ausgangsstoffe in der chemischen Industrie dienen
und iiberwiegend aus Erdol gewonnen werden. Zum anderen sind die weltweiten Erdgas-
reserven deutlich grofer als die Erdolreserven, so dall in Zukunft Erdgas als Rohstoff in der

chemischen Industrie eine stiarkere Rolle spielen wird.

Die einzige partielle Oxidationsreaktion eines kurzkettigen Alkans, die bisher in einen grof3-
technischen Prozell umgesetzt wurde, ist die Oxidation von n-Butan zu Maleinsdureanhydrid
an einem Vanandiumpyrophosphat-Katalysator [1]. Eine weitere vielversprechende Reaktion
ist die katalytische Oxidation von Ethan zu Essigsdure. Ethan ist nach Methan die
zweithdufigste Komponente im Erdgas und steht daher in groBer Menge zur Verfiigung. Da in
den letzten Jahren selektive Katalysatoren (sieche Abschnitt 1.2.2) fiir diese Reaktion
entwickelt werden konnten, gilt die Oxidation von Ethan zu Essigsdure als eines der
Verfahren, die Chancen auf eine technische Realisierung* haben [2, 3]. Dennoch wurde der
Umsetzung von Ethan zu Essigsdure in der wissenschaftlichen Literatur bisher wenig
Aufmerksamkeit gewidmet, obwohl mit dieser Reaktion eine Wertschopfung erzielt wird, die
vergleichbar ist mit der weit stirker untersuchten oxidativen Dehydrierung von Ethan zu
Ethen.

Die Oxidation von Ethan zu Essigsdure, die {iberwiegend im Temperaturbereich zwischen
500 K und 600 K und bei erhéhtem Druck (bis 2.8 MPa) durchgefiihrt wird, ist eine stark

exotherme Reaktion:

CHs + 3/2 0, —> CH;COOH + H>0O AHg 550k = -591 kJ/mol

Ein Nebenprodukt der Reaktion ist Ethen, das je nach Katalysator auch Hauptprodukt sein
kann (siehe Abschnitt 1.2.2).

C)Hs + 1/2 O, —» C,H,+ HO AHp ssox =-103 kJ/mol

AulBlerdem wird als unerwiinschte Reaktion die unselektive Oxidation des Ethans oder der
Produkte Essigsdure sowie Ethen beobachtet. Diese Reaktionen sind ebenfalls stark exotherm,
z.B.:

CHs +7/2 0, —> 2C0,+ 3 H0 AHg 550 x = -1426 kJ/mol

" In einer Presseerklarung hat Saudi Basic Industries Corporation (SABIC, http://www.sabic.com) am 14.11.2000
fiir das Jahr 2003 die Fertigstellung einer Anlage in Saudi-Arabien zur Oxidation von Ethan zu Essigsdure mit
einer Kapazitédt von 30.000 t/Jahr angekiindigt.
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Cy)Hs + 5/2 O, —» 2CO +3H0 AHR, ssok = -858 kJ/mol

Weil hohe Reaktionstemperaturen die Totaloxidation des Zielproduktes Essigsdure begiinsti-
gen, muf} die in einem Reaktor frei werdende Reaktionswiarme effektiv abgefiihrt werden, um
einen zu starken Temperaturanstieg zu vermeiden. Fiir die technische Umsetzung wird daher
ein Rohrbiindel- oder Wirbelschichtreaktor diskutiert (siche Abschnitt 1.2.2).

Die Oxidation von Ethan zu Essigsdure steht in Konkurrenz zu den etablierten Herstell-
verfahren. Zu letzteren gehort vor allem das seit Anfang der achtziger Jahre iiberwiegend
eingesetzte Monsanto-Verfahren, bei dem Methanol an einem Rhodiumkomplex-Katalysator

bei 450 K und 3 MPa in homogener Phase carbonyliert wird.

CH;OH + CO —» CH;COOH AHg = -139 kJ/mol [4]

Auf die Produktion und Bedeutung von Essigsdure wird in Abschnitt 1.2.1 ausfiihrlicher
eingegangen. Anschliefend wird in Abschnitt 1.2.2 das aus der Literatur bekannte Wissen zur
heterogen katalysierten Oxidation von Ethan zu Essigsdure zusammengefalit. Die Erkennt-
nisse aus der Literatur zur heterogen katalysierten Oxidation von Ethen zu Essigsdure sind fiir
die Interpretation der in dieser Arbeit erzielten Ergebnisse ebenfalls wichtig und werden daher
in Abschnitt 1.2.3 erléutert.

Unter Beriicksichtigung des wissenschaftlichen Kenntnisstandes werden am Ende der
Einleitung die zu losende Aufgabenstellung sowie die Zielsetzung der Arbeit definiert
(Abschnitt 1.3). Der zum Erreichen der Ziele beschrittene Losungsweg wird im darauf
folgenden Abschnitt 1.4 skizziert.

1.2 Wissenschaftlicher Kenntnisstand

1.2.1 Produktion und Bedeutung von Essigsdure

Essigsdure gehort zu den wichtigsten chemischen Zwischenprodukten. Die weltweite Produk-
tion im Jahr 1997 betrug etwa 5,4 Millionen Tonnen [5]. Fiir das Jahr 2000 wird eine
Jahresproduktion von 6,35 Millionen Tonnen erwartet [6]. Im Zeitraum 1997-2002 nimmt die
jéhrlichen produzierten Menge voraussichtlich um 3,4 % pro Jahr zu [6]. Die wichtigsten
Herstellverfahren sind die Carbonylierung von Methanol, die Fliissigphasen-Oxidation von
Acetaldehyd, das aus Ethen durch Wacker-Oxidation gewonnen wird, sowie die
Fliissigphasen-Oxidation von Butan oder Naphtha. Die Carbonylierung von Methanol ist
aufgrund der geringen Rohstoff- und Energiekosten seit Anfang der siebziger Jahre das
iiberlegene Verfahren, dessen Anteil an der weltweiten Kapazitit 1997 etwa 60 % betrug
(siche Tabelle 1.1). Als Rohmaterial fiir diesen Proze8 wird Synthesegas benoétigt, das aus

verschiedenen Quellen, z.B. aus Erdgas, gewonnen werden kann.
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Die Carbonylierung von Methanol wird in wéalriger Phase mit Kobalt-, Rhodium- oder
Iridium-Carbonyl-Komplexen als Katalysator und Iodid als Promotor durchgefiihrt [4]. Das
bereits 1941 von BASF entwickelte Verfahren mit Kobalt als Katalysator erfordert hohe
Driicke von 70 MPa bei 523 K, um ausreichende Reaktionsgeschwindigkeiten zu erreichen
und eine unerwiinschte Zersetzung des Katalysators zu verhindern. Von Monsanto wurde
1968 ein verbessertes Verfahren zur Carbonylierung eingefiihrt, das mit einem Rhodium-
carbonylkomplex als Katalysator arbeitet. Durch die hoheren Reaktionsgeschwindigkeiten
kann die Reaktion bei milderen Bedingungen von 453 K und 3 MPa durchgefiihrt werden,
wodurch sich hohere Selektivititen von iiber 99 % bezogen auf Methanol statt 90 % beim
BASF-Verfahren ergeben. Die Selektivitit beziiglich Kohlenmonoxid betrdgt beim Monsanto-
Verfahren ca. 90 % im Vergleich zu ca. 70 % beim BASF-Verfahren. 1996 ist von BP
Chemicals und Sterling Chemicals der ,,Cativa-Prozef3* technisch realisiert worden, bei dem
anstelle des Rhodium- ein Iridiumkomplex-Katalysator eingesetzt wird, der eine groBere

Stabilitét besitzt und hohere Reaktionsgeschwindigkeiten ermdglicht [7].

Die hohe Korrosivitit des fliissigen Reaktionsgemisches und die erh6hten Driicke machen die
technische Umsetzung der Carbonylierung von Methanol aufwendig und verursachen hohe
Investitionskosten. Dariiber hinaus verursacht die vollstdndige Entfernung von lodid, das bei
der weiteren katalytischen Umsetzung der Essigsdure (zu Vinylacetat) stort, zusitzliche
Kosten in der Aufarbeitung der iiber die Methanolcarbonylierung gewonnenen Essigsdure.
Ublicherweise wird Essigsdure durch Destillation aufbereitet. Die Kombination von

Destillation und Extraktion kann jedoch den Energiebedarf fiir die Aufbereitung senken [5].

Tabelle 1.1: Anteil der verschiedenen Verfahren an der weltweiten Produktion von
Essigsdure im Jahr 1997 [5]

Verfahren Anteil Tendenz
Carbonylierung von Methanol > 60 % steigend
Oxidation von Acetaldehyd 22 % fallend
Oxidation von Butan oder Naphtha 9% fallend

Ende 1997 wurde von Showa Denko K.K. eine Anlage fiir einen neuen Ein-Schritt-Prozef3 zur
Oxidation von Ethen zu Essigsdure in Betrieb genommen [5]. Die Oxidation in der Gasphase
wird bei 160-210°C mit Sauerstoff {iber einem heterogenen Palladium-haltigen Katalysator
durchgefiihrt. Im Gegensatz zur Carbonylierung von Methanol werden fiir die Anlage keine
speziellen Materialien benétigt. Die erhaltene Essigsdure enthdlt zudem weniger Wasser,
wodurch der Energiebedarf der Aufarbeitung reduziert ist. Durch die geringeren Investitions-
kosten im Vergleich zum Monsanto-Verfahren kénnen auch kleinere Anlagen wirtschaftlich
betrieben werden. Gegeniiber dem Wacker-Verfahren (Ethen = Acetaldehyd) mit anschlies-
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sender Oxidation des Acetaldehyds sind die Selektivitdten bezogen auf das eingesetzte Ethen
hoher und die Investitionskosten deutlich geringer, da Ethen in einem Schritt zur Essigsdure

umgesetzt wird [5].

Die in dieser Arbeit als alternatives Herstellverfahren untersuchte direkte Oxidation von Ethan
zu Essigsdure weist prinzipiell auch die Vorteile des von Showa Denko K-.K. umgesetzten
Verfahrens auf. Dies sind vor allem die geringen Investitionskosten fiir die Anlage, da keine
speziellen Materialien benétigt werden, und die einfachere Aufarbeitung der Essigsdure, da im
Gegensatz zur Carbonylierung von Methanol kein Iod im Proze eingesetzt wird. Dariiber
hinaus steht Ethan als Rohstoff deutlich preiswerter zur Verfiigung als Ethen. Die Oxidation
von Ethan zu Essigsdure besitzt infolgedessen groBles Potential, insbesondere da nun
Katalysatoren bekannt sind, die hohe Essigsdureselektivititen von tiiber 80 % bei voll-

stindigem Sauerstoffumsatz erlauben (siehe folgenden Abschnitt 1.2.2).

Einen Uberblick iiber die Nutzung der Essigsdure gibt Tabelle 1.2. Der groBte Teil der Essig-
sdure (> 50 %) wird zu Vinylacetat umgesetzt, das fiir Polymere verwendet wird (Polyvinyl-
acetat, Vinylacetat-Copolymere). Essigsdureanhydrid wird hauptsédchlich zur Herstellung von
Acetatestern und Acetaten benétigt (z.B. Zellulose-Acetatester, Ethylacetat). Zur Herstellung
von Zelluloseacetat, das z.B. als Textilfaser verwendet wird, wird neben Essigsdureanhydrid
auch Essigsdure gebraucht. Bei der Herstellung von Terephthalsdure, einem wichtigen Weich-
macher, wird Essigsdure als Losungsmittel bei der Oxidation des para-Xylols eingesetzt.
Weitere Verwendung findet Essigsdure unter anderem bei der Herstellung von Salzen (Na-,
Pb-, Al-, Zn-Acetat), die als Hilfsmittel in der Textil- und Lederindustrie, der Féarberei und in

der Medizin eingesetzt werden [8].

Tabelle 1.2: Weltweiter Verbrauch von Essigsdure bei der Herstellung verschiedener
Produkte (in 1000 t / Jahr) [5]

1995 1997
Vinylacetat (Monomer) 1812 1 996
Essigsdureanhydrid 713 743
Terephthalsdure 727 955
Acetate 636 661
weitere 1036 1030

Gesamt 4924 5 385
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1.2.2 Heterogen katalysierte selektive Oxidation von Ethan zu Essigsdure

Der Oxidation von Ethan zu Essigsdure wurde bislang in der wissenschaftlichen Literatur nur
wenig Aufmerksamkeit gewidmet. Dagegen zeigt die Patentliteratur, da3 gro3es Interesse ver-
schiedener Firmen an dieser Reaktion besteht (BP, Hoechst, Standard Oil, Rhone-Poulenc,
Saudi Basic Industries). Im folgenden Abschnitt wird zundchst auf die in der wissen-
schaftlichen Literatur beschriebenen Katalysatoren und anschlieBend auf entsprechende
Patentangaben eingegangen. Der bislang bekannt gewordene Stand des Wissens zum Reak-
tionsmechanismus und zur Kinetik sowie zur reaktionstechnischen Umsetzung wird danach

erldutert.

Die Reaktion wird im Uberschul von Ethan durchgefiihrt, um durch einen méglichst hohen
Ethanpartialdruck eine moglichst hohe Reaktionsgeschwindigkeit zu erzielen und um durch
den geringen Sauerstoffpartialdruck die Weiteroxidation der Reaktionsprodukte zu Kohlen-
oxiden moglichst gering zu halten. Der maximal mdgliche Ethanumsatz betréagt
typischerweise nur 5 % bis 20 %; die maximal erzielbaren Ausbeuten an Essigsdure sind
daher ebenfalls begrenzt. Dies ist fiir einen technischen Prozef3 jedoch kein Nachteil, da nicht
umgesetztes Ethan nach der Abtrennung der Essigsdure durch Auskondensieren im Kreislauf
gefahren wird, d.h. erneut dem Eduktstrom zugegeben wird (sieche Abschnitt ,,Reaktions-
technische Durchfiihrung® weiter unten). Zur Maximierung der Raumzeitausbeute an Essig-
sdure hat es sich als vorteilhaft erwiesen, bei erhohten Driicken von bis zu 3 MPa zu arbeiten
und dem Eduktgasstrom Wasser zuzugeben. Genauere Angaben zu den Reaktions-
bedingungen sind in der Tabelle 1.3 A und B angegeben. In allen Arbeiten zur Oxidation von
Ethan zu Essigsdure wird die Bildung von Ethen als Nebenprodukt durch oxidative

Dehydrierung beobachtet.

Katalysatoren

Fiir die Oxidation von Ethan zu Essigsdure muf} ein Katalysator bestimmte Voraussetzungen
erfillen. Zum einen muf} die Aktivierung der C-H-Bindung von Ethan moéglich sein und zum
anderen die Insertion von Sauerstoff, um das Produkt Essigsdure bilden zu konnen. Zur
Aktivierung von Ethan ist eine starke Base (Gitter-Sauerstoff), gebunden an eine starke Siure
(Metallatom), nétig (z.B. V>-0, Mo®*-0). Zur Insertion des Sauerstoffs aus dem Gitter in das

Molekiil muB3 im Katalysator ein leicht reduzierbares Atom vorhanden sein [9, 10].

Diese Voraussetzungen sind in Molybdéin-Vanadium-Mischoxiden erfiillt, die von Thorstein-
son et al. [11] untersucht wurden. Thorsteinson et al. untersuchten verschiedene Molybdéin-
Vanadium-Mischoxide, denen noch ein drittes Metall zugesetzt war (Nb, Sb, Ta, Ti, Si, Fe,
W, Sn, As). In katalytischen Tests bei Normaldruck im Temperaturbereich zwischen 473 K
und 673 K wurde fiir den Katalysator der Zusammensetzung Mo;V(25Nby 120« die hochste
Aktivitdit und Selektivitdt in der oxidativen Dehydrierung von Ethan zu Ethen gefunden.

Weitere Experimente mit diesem Katalysator wurden bei erhohtem Druck von 2.1 MPa im
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Kreislaufreaktor durchgefiihrt. Dabei wurde erstmals die Bildung von Essigsdure mit einer
Selektivitit von bis zu 26 % beobachtet (T =593 K). In einer neueren Arbeit von Cong et
al. [12] wurde die Katalysatorzusammensetzung des MoVNbOy-Mischoxidkatalysators mit
Hilfe kombinatorischer Methoden im Hinblick auf eine hohe Ethenausbeute optimiert.
Essigsdure wurde nicht detektiert. Als optimale Zusammensetzung wird Mo;V 33Nbg 0410«

angegeben.

Die Arbeit von Thorsteinson et al. [11] diente als Ausgangspunkt fiir nahezu alle folgenden
Arbeiten. Einen Uberblick iiber weitere Katalysatorsysteme, an denen bei der Oxidation von
Ethan Essigsdure als Produkt gefunden wurde, geben die Tabellen 1-3 A und B. Die Mehrzahl
der Katalysatorsysteme leitet sich von dem von Thorsteinson et al. entwickeltem System ab,
indem Molybdidn ganz oder teilweise durch Rhenium oder Wolfram ersetzt wurde oder
weitere Komponenten ergénzt wurden. Daneben wurde auch an Vanadium- und Molybdan-
Vanadium-Mischoxiden die Bildung von Essigsdure beobachtet. Es ist auffillig, daB Vana-

dium in allen Katalysatoren, die Ethan zu Essigsdure umsetzen kénnen, enthalten ist.

Merzouki et al. [9, 13] untersuchten neben dem von Thorsteinson et al. [11] entwickelten
Mo-V-Nb-Ox-Katalysator auch Vanadiumoxid-Katalysatoren und Vanadylpyrophosphat-Kata-
lysatoren, die teilweise mit Palladium dotiert wurden. Es wurden sehr geringe Selektivitdten
zu COy gefunden, die von andere Autoren fiir dieselben Systeme nicht reproduziert werden
konnten [10, 15, 23, 31, 32]. Trotz der Zweifel an den angegebenen COy-Selektivitéten,
enthélt die Arbeit von Merzouki et al. interessante Ergebnisse. Bei der Untersuchung des von
Thorsteinson et al. entwickelten Mo-V-Nb-O-Katalysators fanden Merzouki et al., dal3 die
Art der Priparation und Kalzinierung starke Auswirkungen auf die Kkatalytischen
Eigenschaften hat. Die Selektivitiit zu Essigsdure konnte durch Anderung der Priiparation von
11 % auf 71 % auf Kosten der Selektivitit zu Ethen erh6ht werden, die von 84 % auf 23 %
sank (sieche Tabelle 1.3 B). Die hohe Selektivitdt zu Essigsdure wurde mit einem Katalysator
erzielt, bei dem abweichend vom {iblichen Vorgehen Salzsdure in der Préparation eingesetzt

wurde.

Fiir Vanadylpyrophosphat (VPO) und Vanadium(IV)oxid als Katalysator zeigten Merzouki
etal. [9, 13], daBB durch eine Dotierung mit Palladium die Selektivitdt zu Essigsdure erhoht
werden kann (siehe Tabelle 1.3 A). Diese Erhohung der Selektivitdt fithren die Autoren auf
die Féahigkeit von Palladium zuriick, die heterogene Wacker-Oxidation zu katalysieren (Ethen
- Acetaldehyd, siehe Abschnitt 1.2.3). VO, Katalysatoren sind unter den Reaktions-
bedingungen nicht stabil und desaktivieren schnell. Tessier et al. [15] untersuchten ebenfalls
VOy- und VPOy-Katalysatoren, die jedoch auf Titandioxid (Anatas) als Trager aufgebracht
wurden. Die getrigerten Katalysatoren waren iiber 5 Tage stabil. Fiir ungetragerte VPOy-Kata-

lysatoren wurde eine schnelle Desaktivierung beobachtet. Im Gegensatz zu den Ergebnissen
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Tabelle 1.3 B: Katalysatoren fiir die Oxidation von Ethan zu Essigsdure (Teil B)
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von Merzouki et al. [9, 13], die bei sehr kleinen Umsitzen erzielt wurden, war die COx-
Bildung bei den VO4- und VPOy-Katalysatoren von Tessier et al. [15] deutlich starker (Scox =
42...49 %; Merzouki: Scox =5 %).

Der von Thorsteinson et al. [11] und Merzouki et al. [9, 13] verwendete Katalysator
Mo, V25Nbg 120x wurde auch von Ruth untersucht [10, 23, 31, 32]. Dabei konnten die von
Merzouki et al. erhaltenen geringen COy-Selektivititen nicht reproduziert werden. Als
Erkldrung werden von Ruth kleine Unterschiede bei der Katalysatorsynthese angenommen,
die zur Folge hatten, dal3 sich bei Ruth die Phasen MosO;4 und MoO; nicht bildeten, die
Merzouki et al. mittels XRD nachgewiesen hatte. In der Arbeit von Ruth wird gezeigt, dal der
Katalysator (Mo;Nbg 12V(250x), der stark amorph ist und aus mehreren Phasen besteht,
empfindlich auf Anderungen beim Kalziniervorgang reagiert. AuBerdem wurde von Ruth
versucht, die katalytische Aktivitit den verschiedenen Phasen zuzuordnen, die im Katalysator
vorhanden sind. Dabei zeigte sich, daBl die Phasen V,0s, MoO;, Nb,Os, NbVO, und
Mo3;Nb,0O,; die oxidative Dehydrierung und die Totaloxidation katalysieren, jedoch nicht die
Oxidation von Ethan zu Essigsdure. Diese konnte nur mit der Phase MogV9QOy erhalten
werden, wobei die Aktivitit gegeniliber dem Katalysator Mo,V 25Nbg 120 erheblich reduziert
war. Wird der Katalysator Mo;Nby 12V 250« durch mechanische Mischung von V,0s, M0oO3
und Nb,Os hergestellt, wird keine Essigsdurebildung beobachtet [9]. Da die Aktivitdt nicht
einer der Phasen zugeordnet werden kann, vermutet Ruth, daf3 die aktive Phase eine rontgen-

amorphe Phase ist.

Merzouki et al. [9, 13] diskutieren als aktive Phase eine feste Losung von Vanadium und Niob
in einer von MoQjs abgeleiteten Defektstruktur (MosO 4 sowie M0;3Os;). Die in diesen Struk-
turen enthaltenen Molybdédn(V)- und Vanadium(IV)-Kationen sollen fiir die Aktivierung von
Ethan verantwortlich sein.

Die Ausbildung der aktiven Phase ist vom gewihlten Syntheseweg abhéngig. So werden nach
Ruth [10] nur beim Kalzinieren unter Luft die gewiinschten aktiven kristallinen Phasen
gebildet, obwohl Merzouki et al. [9] unter Stickstoff kalziniert haben und ebenfalls aktive
Proben erhielten. Auch Karim et al. weisen in ihrem Patent [25] darauf hin, daf3 die
Kalzinierung in einem engen Temperaturbereich um ca. 350°C erfolgen soll, damit sich die
aktive Phase ausbildet. Als aktive Phase wird eine unvollstindig kristallisierte Phase
vermutet, deren Hauptreflex bei 4,03 A liegt. Von Thorsteinson et al. [11] wurde schon friiher
auf die Bedeutung einer schwach kristallinen Phase hingewiesen, die ihren relativ breiten
Hauptreflex bei ca. 4 A besitzt. AuBerdem wurde gezeigt, dal durch Niob die Kristallinitit
von Mo-V-O-Systemen herabgesetzt wird. Als der Katalysator abwechselnd leicht oxi-
dierender und reduzierender Atmosphire ausgesetzt wurde, blieb der 4,0-A-Reflex nur bei
Anwesenheit von Niob erhalten. Die Aufgabe von Niob ist daher nach Thorsteinson et al. [11]
die Stabilisierung der katalytisch aktiven Phase. In den XRD-Spektren der Mo-V-Nb-Oy-
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Katalysatoren von Ruth [10] tritt ebenfalls der breite Reflex bei ca. 4 A auf, dem der Autor

jedoch keine Bedeutung zumilft.

Nach Tessier et al. [15] sind fiir die Bildung von Essigsdure an VOy- und VPO-Katalysatoren
Vanadatdimere oder Polyvandate verantwortlich, die von den Autoren auf ihren getrdgerten

Katalysatoren mittels IR-Spektroskopie nachgewiesen wurden.

AuBer den bisher genannten sind weitere Katalysatoren in der Patentliteratur beschrieben. Die
meisten dieser Systeme leiten sich aus dem von Thorsteinson et al. [11] entdeckten Mo-V-Nb-
Ox-System ab, an dem Essigsdure bei der oxidativen Dehydrierung von Ethan als Neben-
produkt gebildet wird. Das Ziel bei der Verbesserung dieses Katalysators war die Erh6hung
der Selektivitit zu Essigsdure, ohne gleichzeitig die Selektivitit zu COx mit zu erhdhen.
Dieses Ziel konnte von Kitson et al. [26, 27] erreicht werden, indem im Mo-V-Nb-Oy System
Molybdéan teilweise durch Rhenium ersetzt wurde. Fiir diese Katalysatoren wurde eine
Selektivitdt zu Essigsdure von 78 % bei einem Ethanumsatz von angeblich 14,3 % gefunden.
Dieser im Patent genannte Ethanumsatz von 14,3 % ist bei den gewdhlten Reaktions-
bedingungen im stationdren Betrieb nicht zu erreichen. Fiir die angegebenen Selektivititen

kann theoretisch nur ein Ethanumsatz von 6,0 % erreicht werden.

Von Hallet et al. [30] wurden Katalysatoren patentiert, in denen das Molybddn im Mo-V-Nb-
Ox-System vollstindig durch Wolfram und Rhenium substituiert wurde. Die mit diesen Kata-
lysatoren gemessenen Selektivitidten zu Essigsdure sind niedriger als die von Kitson et al. [26,
27] erhaltenen. Trotzdem ist aufgrund der hohen Aktivitit die Raumzeitausbeute an Essig-
sdure hoher (156 bzw. 113 kgyoa./h/m?). Mit den Rhenium-haltigen Katalysatoren von Hallet
et al. [30] und Kitson et al. [26, 27] bleibt die Selektivitit zu COy etwa auf dem Niveau der
Mo-V-Nb-Ox-Katalysatoren.

Von Blum et al. [16, 18] wird mit Rhenium modifiziertes Vanadylpyrophosphat (VPO) als
Katalysator fiir die Oxidation von Ethan zu Essigsdure vorgeschlagen. Die erhaltenen
Selektivititen zu Essigsdure und die Aktivitdt sind gegeniiber reinem VPO erhoht (Spoac =
27 % gegeniiber 15 %). Es wird jedoch fiir den Rhenium-haltigen Katalysator eine verstirkte
COx-Bildung gefunden (Scox = 65 % gegeniiber 37 %). Von Rhenium-haltigen Katalysatoren
wird berichtet, daB Rhenium fliichtig ist und deswegen langsam aus dem Katalysator ausge-
tragen wird [24, 33]. Mit dem Austrag des Rheniums geht eine Desaktivierung des
Katalysators einher. Dies fiihrt zusammen mit dem sehr hohen Rheniumpreis dazu, daf3 eine

technische Nutzung dieser Katalysatoren nicht lohnend ist.

Von Bordes et al. [22] wurde als Katalysator die auf Anatas (TiO;) aufgebrachte Hetero-
polysdure HsPMo;¢O4¢ patentiert. Bei geringer Selektivitit zu COx werden hohe Selektivititen
zu Essigsdure von Syo,. = 70 % erzielt. Die Raumzeitausbeute an Essigsdure von fast
200 kgnoao/h/m? ist die bisher hochste in der Literatur genannte. Uber die Stabilitit des Kata-
lysators werden keine Angaben gemacht. Aus anderen Arbeiten zur Oxidation von Ethan an

Heteropolysduren ist jedoch bekannt, dafl die Aktivitit des Katalysators innerhalb von
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Stunden oft deutlich zuriickgeht, was auf die Zerstérung der Struktur der Heteropolysdure
zurlickzufiihren ist [34, 35].

In dem Bemiihen, die Selektivitit zu Essigsdure zu erhdhen, waren Borchert et al. [24, 28, 29]
erfolgreich, als sie den bekannten Mo-V-Nb-Ox-, Mo-Re-V-Nb-Ox- und W-V-Nb-Oy-
Systemen extrem geringe Mengen Palladium zusetzten. Fir den Katalysator
MoV 25Nbog 12Pdo,0005Ox, der bis auf die Addition von Palladium dem von Thorsteinson et al.
[11] entwickelten Katalysator entspricht, wurde eine hohe Essigsdureselektivitit von 78 % bei
10 % Ethanumsatz und vollstindigem Sauerstoffumsatz erzielt. Ohne Palladium betrug die
Selektivitit zu Essigsdure unter den gleichen Bedingungen dagegen nur 32 % bei 9 %
Ethanumsatz [24]. Die Auswirkung des Palladiums auf den Ethanumsatz ist schwicher
ausgepragt als auf die Selektivitit zu Essigsdure, die durch Palladium auf Kosten der

Selektivitdt zu Ethen steigt.

In weiteren Offenlegungsschriften zeigten Borchert et al., da durch die Addition sehr
geringer Mengen Palladium auch fiir andere bekannte Katalysatorsysteme wie Rhenium-
Vanadium-Niob-Mischoxide [28] und Wolfram-Vanadium-Niob-Mischoxide [29] eine
deutliche Erh6hung der Selektivitit zu Essigsdure erreicht wird (siehe Tabelle 1.3 B). In ihrer
Palladium-freien Form waren diese Katalysatoren aus den Patenten von Kitson (Re-V-Nb-Oy
[26, 27]) und Hallet (W-V-Nb-Oy [30]) bekannt.

Kinetik und Mechanismus

Thorsteinson et al. [11] haben die Kinetik der Oxidation von Ethan zu Essigsdure in einem
gradientenfreien Kreislaufreaktor im Temperaturbereich von 548 K bis 598 K untersucht. Auf
Basis von 16 Datensdtzen schlagen die Autoren ein Reaktionsschema vor, in dem Ethan
zunéchst zu Ethen dehydriert wird, das dann zu Essigsdure weiterreagiert oder unselektiv zu
den Kohlenoxiden oxidiert wird (siche Tabelle 1.4). Es werden hyperbolische Hougen-
Watson-Geschwindigkeitsansitze verwendet [36]. Die fordernde Wirkung von Wasser auf die
Bildung der Essigsdure nach Reaktion 2 beinhaltet den formal unwahrscheinlichen 3er-Stof3
von Ethen, Sauerstoff und Wasser. In den Ansétzen von Thorsteinson et al. [11] werden die
Hemmterme im Nenner entgegen dem {iblichen Vorgehen als Temperatur-unabhéngig
angesehen. AuBBerdem wird fiir jeden Reaktionsschritt ein eigener Hemmterm formuliert. Dies
wiirde nach der Hougen-Watson-Methodik bedeuten, daB3 die vier Reaktionen an vier

verschiedenen katalytischen Zentren ablaufen, was als sehr unwahrscheinlich anzusehen ist.

Vieth [33] hat in seiner Arbeit das Reaktionsschema von Thorsteinson et al. [11]
iibernommen, um die mit dem Katalysator MojRe 7V 70Nbo,190Sbg 0sCa0,0s0x erhaltenen
Ergebnisse kinetisch zu beschreiben. Abweichend von Thorsteinson et al. wurden jedoch fiir
die Reaktionsgeschwindigkeitsansidtze Potenzansitze verwendet. Die von Vieth angegebene
Aktivierungsenergie zur Reaktion 1 betrdgt E, = 108 kJ/mol. Ruth [10] gibt in seiner Arbeit
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Tabelle 1.4: Kinetisches Modell fiir die Oxidation von Ethan zu Essigsdure
an Mo; V25Nbg 160« nach Thorsteinson et al. [11]

1 2
C,H, ~ C,H, —» CH,COOH

"
CO CO

2
Reakt. 1: C2H6 + 0,5 02 > C2H4 + Hzo
Reakt. 2: C,H, + O, - CH;COOH
Reakt. 3: CH,+20, - 2CO+2H20
Reakt. 4: CH,+30, 2> 2CO,+2H,0
= ki Thcans Loz k= 1,730-10° mol g h” atm™
-1
(1+K; Dpeays + K> o ¥ exp{-46,8 kJ mol"'/ RT}
K,= 2,286 atm™ K, = 14,63 atm™
= ky Ubcona o2 Whizo ko= 3,29-10°mol g’ h™' atm™
2 1
(1 +K3Whcong t Ky hor t K @HZO)S exp{-46,8 kJ mol” /RT}
K;= 1,843 atm™ K,=4215 atm™
Ks = 1,465 atm™
= ks Whcoms Whos k= 1,755-10" mol g" h' atm™
3~ 1
(1+Ks Doeays + Kr Deops) exp{-127 kJ mol"'/ RT}
K,= 0,3119 atm™ K, = 6,83 atm™
_ 1ns 1.1 2
_k4 Weons W Poo k;= 2,396:10° mol g ? atm
- 2 exp{-77,5 kI mol' / RT}
1+ K
1+ Ky hezna) Kg= 3,787 atm’

T = 548...598 K, 16 Datensitze, 4 unabhingigen Komponenten, 14 Parameter

eine niedrigere Aktivierungsenergie von E, = 79 kJ/mol fiir den Katalysator Mo,V 25Nby 120x
an, den auch Thorsteinson et al. [11] verwendeten. Die erheblich niedrigere Aktivierungs-
energie, die Thorsteinson et al. [11] angeben, konnte ein Hinweis darauf sein, daf in deren
Messungen Stofftransporteinfliisse die Kinetik {iberlagert haben, was bei den verwendeten

groBBen Partikeln (6,4 mm), wahrscheinlich ist.

AuBer den Arbeiten von Thorsteinson et al. [11] und Vieth [33] gibt es keine weitere Arbeiten
zur Kinetik der Oxidation von Ethan zu Essigsdure. Burch und Swarnakar [37] haben die oxi-
dative Dehydrierung von Ethan zu Ethen am Katalysator Mo,V sNbyg 1670« untersucht und
dabei unter ihren Reaktionsbedingungen keine Essigsdure gefunden (643...683 K; 0,1 MPa).
In der Arbeit wurden die Reaktionsordnungen der Reaktion in Bezug auf Ethan (= 1) und
Sauerstoff (0 bis 0,5) bestimmt. Bei niedriger Temperatur war die Reaktion unabhédngig vom
Sauerstoffpartialdruck; bei hoher Temperatur und niedrigem Sauerstoffpartialdruck wurde

eine Ordnung von 0,5 gefunden. Die Anderung der Reaktionsordnung bzgl. Sauerstoff fijhren
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die Autoren auf die Geschwindigkeit der Katalysator-Reoxidation zuriick, die bei niedriger
Temperatur schnell im Vergleich zur Reduktion erfolgt und daher die Reaktionsgeschwindig-
keit der Ethanoxidation nicht beeinfluB3t; bei hoher Temperatur und niedrigem Sauerstoft-
partialdruck erfolgen Reduktion und Reoxidation mit dhnlicher Geschwindigkeit, so daf3 eine
Abhingigkeit vom Sauerstoffpartialdruck beobachtet wird. Der EinfluB von Wasser wurde

nicht untersucht.

Ruth [10] folgt in seiner Arbeit zum Katalysator Mo;V(25Nbg 120x nicht der Ansicht von
Thorsteinson et al. [11], daB die Bildung von Essigsdure iiber Ethen als Zwischenprodukt
verlduft. Vielmehr diskutiert Ruth ein Ethoxid auf der Katalysatoroberflache als gemeinsame
Vorstufe fiir Ethen und Essigsdure. Als Bestidtigung nennt der Autor Messungen bei
unterschiedlicher Verweilzeit (d.h. unterschiedlichem Ethanumsatz), bei denen die
Produktverteilung unverdndert blieb. Im Gegensatz zu Ruth geben Karim et al. [25] in ihrem
Patent fiir den dhnlichen Katalysator Mo;V4Nby 128P0,0370x, einen abweichenden Zusam-
menhang zwischen Ethanumsatz und Essigsdureselektivitit an: Die Selektivitit zu Ethen
nimmt bei den angegebenen Mel3daten mit steigendem Ethanumsatz ab, die Selektivitit zu
Essigsdure dagegen zu. Dies deutet auf die Bildung von Essigséure iiber eine Folgereaktion
mit Ethen als primidrem Produkt der Ethanoxidation und widerspricht daher Ruths Ergeb-

nissen [10].

Der Mechanismus der Ethanoxidation zu Essigsdure ist noch weitgehend unbekannt. Es
werden verschiedene Vorschldge diskutiert. Thorsteinson et al. [11] schlagen fiir den ersten
Schritt, die Bildung des Ethens, einen Redoxmechanismus mit Molybdén als Redoxzentrum
vor. Zunichst wird Ethan an der starken Base O (gebunden an Mo"") unter Abspannung
eines Protons aktiviert. Dabei bildet sich ein Ethoxids (MoW—O—C2H5), das unter Reduktion
des Molybdéns zu Wasser und Ethen zerfallt (sieche Abbildung 1.1).

R
—Mo— OH
oy 2 T\
02 CH, - CH,
N wl
—Mo—0 — Mo
7 e toso,
0 0

Abbildung 1.1: Vorschlag fiir den Mechanismus der oxidativen Dehydrierung von Ethan
zu Ethen an Mo-V-Nb-Oy-Katalysatoren von Thorsteinson et al. [11]

13
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Nach Thorsteinson et al. beschleunigt das im Katalysator vorhandene Vanadium die Reoxi-
dation des Molybdins (Mo" = Mo""). In der oben gezeigten Kinetik haben Thorsteinson et
al. ihre eigenen Vorschlige zum Mechanismus jedoch nicht beriicksichtigt; insbesondere

nicht, daf} die Reaktion iiber einen Redoxmechanismus ablauft.

Auch in den weiteren Arbeiten zur Oxidation von Ethan zu Essigséure wird angenommen, daf3
die Reaktion nach einem Redoxmechanismus verlduft [9, 10, 13, 31, 23]. Von Merzouki et al.
[9, 13] wird betont, da3 Vanadium genauso gut wie Molybdén das aktive Redoxzentrum sein
konnte. Da die Bildung von Essigsdure auch bei molybdin-freien Katalysatoren gefunden
wurde, jedoch nie bei vanadium-freien, ist die Beteiligung von Vanadium an der aktiven

Phase wahrscheinlich.

Fiir die Reaktion von Ethen zu Essigsdure vermuten Thorsteinson et al. [11], daBB Ethen zu-
nichst im geschwindigkeitsbestimmenden Schritt mit einem Zentrum reagiert, das eine
Hydroxylgruppe trigt:

CH;y + M-OH —™» M-0C,H;s M: Metallatom
Da die Konzentration dieser Zentren mit dem Partialdruck des Wassers in der Gasphase zu-
nimmt, kann die fordernde Wirkung von Wasser auf die Bildung der Essigsdure erklart
werden. Eine andere Erkldrung als Thorsteinson et al. [11] diskutieren Tessier et al. [15] fiir
den EinfluB des Wassers. Die Autoren vermuten, daBl die Desorption von Essigsdure

geschwindigkeitsbestimmend ist und durch die Anwesenheit von Wasser beschleunigt wird,

indem Wasser das Adsorptions — Desorptionsn — Gleichgewicht der Essigsdure gemil

H;C-COO -7 + H,O = H;C-COOH + HO-Z Z: Adsorptionsplatz
auf die Seite der Essigséure verschiebt.

Reaktionstechnische Durchfithrung

Die Oxidation von Ethan zu Essigséure wird vorzugsweise im Bereich von 473 K bis 673 K
und Driicken zwischen 1 MPa und 3 MPa durchgefiihrt. Ethan wird im stdchiometrischen
Uberschuf} eingesetzt, wobei der Uberschu8 so groB gewihlt wird, daB der Reaktor jenseits
der oberen Explosionsgrenze betrieben wird. Die Verweilzeit wird so gewihlt, dal voll-

standiger Sauerstoffumsatz erzielt wird.

Da die Oxidation von Ethan zu Essigsdure stark exotherm ist, mufl sie in einem Reaktor
durchgefiihrt werden, aus dem die frei werdende Reaktionswirme ausreichend schnell
abgefiihrt werden kann. Hierzu eignen sich Rohrbiindelreaktoren, die aus vielen parallelen
Reaktionsrohren mit kleinem Durchmesser bestehen, die von einem Kiihlmittel umstromt
werden. In Rohrbiindelreaktoren tritt praktisch keine Riickvermischung auf. Es entstehen

jedoch radiale und axiale Temperaturgradienten in jedem Reaktorrohr, die nicht so grof3

" z.B. Rohrdurchmesser = 25 mm bei der Oxidation von 0-Xylol zu Phthalsiureanhydrid [72]
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werden diirfen, daf3 ein thermisch empfindlicher Katalysator zerstort wird. Im Extremfall kann

es zu einem Durchgehen und einer Zerstorung des Reaktors kommen.

In Wirbelschichtreaktoren kdnnen stark exothermer Reaktionen einfacher beherrscht werden.
Die Wirbelschicht kann als nahezu isotherm angesehen werden, da die Warme effektiv iiber
direkt in die Wirbelschicht eingebaute Warmetauscher abgefiihrt werden kann. Durch die
Riickvermischung in einer Wirbelschicht kann es jedoch dazu kommen, da3 die gebildeten
Produkte (Ethen und Essigsdure) stirker zu COy weiter oxidiert werden als in einem
Festbettreaktor mit anndhernder Pfropfenstromung [38]. Nach Benkalowycz et al. [39] soll die
Riickvermischung in der Wirbelschicht jedoch zu einer Erhohung der Selektivitit zu

Essigsdure flihren. Eine Begriindung flir diese Aussage wird nicht gegeben.

Ein Nachteil von Wirbelschichtreaktoren ist die starke mechanische Beanspruchung des
Katalysators, die zu Abrieb und damit zu seinem Austrag als Feinstaub fiihrt. Katalysatoren

fur einen Wirbelschichtreaktor miissen daher eine hohe mechanische Stabilitat besitzen.

Fiir die technische Umsetzung der Oxidation von Ethan zu Essigsdure werden in der Patent-
literatur zwei einander dhnliche Kreislaufprozesse vorgeschlagen [38, 39]. Bei beiden
Varianten wird Ethan im Uberschu eingesetzt. Zur Erhdhung der Selektivitit zu Essigsdure
wird dem Eduktstrom Wasser zugegeben (5...30 % (v/v) [38]). Zur Oxidation wird reiner
Sauerstoff verwendet. Die Essigsdure kann aufgrund ihres hohen Siedepunktes zusammen mit
Wasser einfach aus dem Produktgas durch Kondensation entfernt werden. Nicht umgesetztes
Ethan sowie als Nebenprodukt gebildetes Ethen werden erneut dem Eduktstrom zugegeben

(siche Abbildung 1.2). Die freiwerdende Reaktionswéarme wird zur Dampferzeugung genutzt.

Kompressor
C,Hs, CoH,, CO, (CO,) —1 => C,Hg, C,H,, CO, (CO,),
— Spurenprodukte CH,, ...
C,Hg, C,H,, Hoac, <:| reines Ab-
H,O , CO,, CO sorbens
Warme-
tauscher
Absorptions-
kolonne
Reaktor
Konden-
sator
t l:> beladenes
Absorbens
C,Hq
HO
0, > o> Hioae
H,0 2

Abbildung 1.2: Fliebild des Kreislaufprozesses zur Herstellung von Essigsdure
durch katalytische Oxidation von Ethan [38, 39]



16

1 EINLEITUNG

In dem Patent von Benkalowycz et al. [39] wurde als Reaktor eine Wirbelschicht mit 5,1 m
Durchmesser eingesetzt, die bei 533 K und 2,8 MPa betriecben wurde. Die im Kreis
gefahrenen Gase CO, CO,, H,O haben einen Anteil von 76 % (v/v) am Reaktoreingang. Die
Absorptionskolonne dient im Patent von Benkalowycz et al. zur Entfernung der
Restbestandteile an Essigsdure, die hinter dem Kondensator im Gasstrom verbleiben. Als
Absorbens wird Wasser eingesetzt. Dem Kreislauf werden 0,4...3 % des Kreislaufgases
entnommen, um eine zu starke Anreicherung von Kohlenmonoxid und Kohlendioxid im

Kreislauf zu vermeiden.

Borchert et al. [38] schlagen fiir ihre Palladium-haltigen Katalysatoren, die im Gegensatz zu
dem von Benkalowycz et al. [39] eingesetzten Mo-Re-V-Nb-Sb-Ca-Oy-Katalysator praktisch
kein Kohlenmonoxid bilden, einen verdnderten Prozel vor. Durch Abtrennung von
Kohlendioxid in der Absorptionseinheit wird ein Kreislaufgas erhalten, das aus nicht um-
gesetzten Ethan, wenig Ethen und Spuren von Kohlenmonoxid besteht. Dies hat den Vorteil,
daBl dem Kreislauf gegeniiber dem Verfahren von Benkalowycz et al. [39] viel weniger Gas
entnommen werden mul}, so da3 dem Prozel3 weniger Ethan ungenutzt entzogen wird. Auller-
dem reduziert sich der Energieverbrauch, da der Kompressor fiir das Kreislaufgas deutlich
geringere Gasmengen durchsetzen muf3. Da mdglicherweise auch etwas Methan gebildet wird
oder Methan als Verunreinigung des Ethans in den Prozel3 gelangt [40], mull dem Kreislauf
immer eine geringe Menge Gas entnommen werden, um eine Anreicherung von Methan im

Kreislauf zu verhindern.

Als Reaktor wird fiir den Kreislaufprozefl nach Borchert et al. [38] eine Kaskade von zwei
oder mehr Rohrbiindelreaktoren vorgeschlagen. Zwischen den Reaktoren wird jeweils Sauer-
stoff zugefiihrt, ohne die Essigsdure abzutrennen. Hierdurch kann der Umsatz an Ethan erhoht
werden, ohne dall im Prozel3 explosionsfdhige Gaszusammensetzungen auftreten. Auflerdem
wird eine hoher konzentrierte Essigsdure erhalten, die geringere Kosten in der Aufarbeitung
verursacht. Die Essigsédure, die im ersten Reaktor gebildet wird, wird nach Borchert et al. [38]

im zweiten Reaktor nicht zu Kohlendioxid oxidiert.

Die meisten Anlagenteile konnen aus gewohnlichem Kohlenstoffstahl bestehen, da gas-
formige Essigsdure nicht korrosiv wirkt. Fiir die Teile, die mit dem Kondensat aus Wasser
und Essigsdure in Beriihrung kommen, muf3 Edelstahl verwendet werden (z.B. Werkstoff
1.4301) [40]. Die Moglichkeit, {ibliche Materialien verwenden zu kénnen, ist ein wirtschaft-

licher Vorteil der Oxidation von Ethan gegeniiber der Carbonylierung von Methanol.

1.2.3 Heterogen katalysierte selektive Oxidation von Ethen
zu Essigsdure

Bei der Oxidation von Ethan zu Essigsdure wird Ethen als Nebenprodukt gebildet. Daher ist
die Umsetzung von Ethen zu Essigsdure eine wichtige Teilreaktion in der Oxidation von

Ethan zu Essigséure.
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In der Literatur gibt es zahlreiche Arbeiten zu einem heterogenen Aquivalent zur Wacker-
Oxidation”. Deren Ziel war die Entwicklung eines alternativen Prozesses flir die Oxidation
von Ethen zu Acetaldehyd. Dabei sollten durch Verwendung eines heterogenen Katalysators
die mit der homogenen Wacker-Oxidation verbundenen Korrosionsprobleme umgangen
werden. Es wurden verschiedene Katalysatoren getestet, an denen sich zum Teil neben Acet-
aldehyd auch Essigsiure bildete. Einen Uberblick iiber einige in der Literatur beschriebene

Katalysatorsysteme gibt Tabelle 1.5.

Die Reaktion wird im Temperaturbereich von 373 K bis 523 K bei einem Druck von 0,1 bis
0,8 MPa durchgefiihrt. Ethen wird meist im stochiometrischen Unterschul} eingesetzt (Aus-
nahme [5]: 50 % C,Ha4, 5 % O,). Bei der Reaktion wird dem Eduktstrom Wasser in Anteilen
von typischerweise 10 % bis 30 % zugegeben. Durch Wasser wird sowohl die Aktivitdt erhoht

als auch die Selektivitit zu den Kohlenoxiden reduziert [42].

Evnin et al. [43] konnten erstmals einen iiber lingere Zeit stabilen heterogenen Katalysator
entwickeln, indem sie Palladium auf Vanadium(V)oxid aufbrachten. Die Idee zur Entwick-
lung dieses Katalysators war es, in Analogie zur homogenen Wacker-Oxidation Palladium(II)
als katalytische Komponente einzusetzen und die Reoxidation des Palladiums (Pd” > Pd*"),

die in homogener Phase durch Kupfer(Il) erfolgt, mit einem Ubergangsmetalloxid als

Tabelle 1.5: Katalytische Daten zu ausgewihlten Katalysatoren fiir die Oxidation von
Ethen zu Essigsdure

Katalysator T P Xcus4 Shac SHoae RZA  Lit.
K MPa % % % kﬁi‘;ﬁd
Pd(0,8)-V,05(17)-0-Al,03 413 0,1 72 70 18 2,7 [43]
Pd(0,02)-V,0s 503 0,1 100 3 60 200 [42]
Pd(0,83)-Ru(0,48)-V,05(10,4)-0-Al,0; 443 0,1 20 9% 0,6 4 [44]
Pd-H4SiW 1,040 423 0,5 100 5,5 78,5 93 [5]
Pd-Se(0,02)-H4SiW 1,040 423 0,5 100 8,1 86,4 240 [5]
Pd-HsPMo1yV,049 423 0,5 100 19,4 o614 94 [5]

Spalte 1: Die Werte in Klammern geben die prozentualen Massenanteile an.

" Als Wacker-Oxidation wird die homogen katalysierten Oxidation von Ethen zu Acetaldehyd bezeichnet, die in
saurer (pH < 1,4) wésseriger Losung mit PdCl, / CuCl, als Katalysator durchgefiihrt wird. Ethen wird dabei am
[Pd**C1(OH)(OH,)]-Komplex unter Bildung von [Pd*" Cl (C,H,)(OH)(OH,)] aktiviert [41]. Dieser zerfallt
unter Reduktion des Palladiums (Pd** = Pd’), wobei Acetaldehyd gebildet wird. Die Aufgabe des Kupfers ist
die schnelle Reoxidation des Palladiums (Pd” > Pd*"), wobei Kupfer reduziert wird (Cu*" = Cu"). Der letzte
Schritt des katalytischen Zyklus ist die Reoxidation des Cu” durch Sauerstoff zu Cu*".

17
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Cokatalysator vorzunehmen. Das Metalloxid, hier Vanadium(V)oxid, wird dabei reduziert
(V" > V*) und anschlieBend durch Sauerstoff wieder reoxidiert. Bei 413 K und Normal-
druck wurde fiir diesen Katalysator bei 72 % Ethenumsatz eine Selektivitit zu Acetaldehyd
von 72 % erhalten. Als Nebenprodukt bildete sich neben Kohlenoxiden Essigsdure mit einer
Selektivitdt von 18 %.

Von Seoane et al. [42] wurde der Katalysator Pd-V,0s mit einer geringeren Pd-Dotierung von
0,02 % (w/w) untersucht. Essigsdure wurde in dieser Arbeit, in der bei hoheren Tempera-
turen (503 K) gearbeitet wurde, als Hauptprodukt gebildet (Spoac = 60 %). Messungen bei
variierter Verweilzeit zeigten, dall Essigsdure zum Teil in einer Folgereaktion aus Acet-
aldehyd gebildet wird [42]. Die Bildung von COy kann nach Forni und Terzoni sowohl aus
Ethen als auch aus Acetaldehyd und Essigsdure erfolgen [44].

Bedingt durch die hohere Selektivitdt zu Essigsdure und durch die hohere Temperatur, die zu
einer hoheren Reaktionsgeschwindigkeit fiihrt, wurde von Seoane et al. [42] eine gegeniiber

Evnin et al. [43] stark erhohte Raumzeitausbeute von 200 kgpoa./m?/h erhalten.

Weitere Katalysatoren, an denen Ethen mit hoher Selektivitdt zu Essigsdure umgesetzt werden
kann, sind mit Palladium dotierte Molybdin- oder Wolfram-Heteropolysduren. Viele Hetero-
polysduren desaktivieren innerhalb einiger Stunden (irreversibel) [45]. Durch Substitution der
Protonen in den Heteropolysiuren mit Ubergangsmetallkationen z.B. Zn>", Mn”>" [45] oder
durch Zugabe weiterer Promotoren wie z.B. Selen [5] gelingt es jedoch, stabilere Hetero-
polysduren zu erhalten, die sehr selektiv und aktiv sind. Mit der Heteropolysdure
Pd-Se-HsSiW 1,04 als Katalysator kann bereits bei 80 K niedrigerer Temperatur eine héhere

Raumzeitausbeute als mit dem Katalysator Pd-V,0s erhalten werden.

Versuche mit Palladium(IT)salzen auf a-Al,Os haben gezeigt, da3 die selektive Oxidation von
Ethen zu Acetaldehyd nur fiir einen kurzen Zeitraum ablauft, bis das Palladium(II) vollstindig
reduziert ist (Pd*" > Pd°) [43]. Daher wird vermutet, daB Palladium(Il) ein Bestandteil des
aktiven Zentrums ist. In Analogie zur homogenen Wacker-Oxidation haben Evnin et al. [43]
einen Mechanismus fiir die Oxidation von Ethen zu Acetaldehyd formuliert, in dem
Palladium(Il) das aktive Zentrum bildet und Vanadium die Reoxidation des Palladiums
bewirkt (siche Abbildung 1.3).

Die aktiven Palladium(I)-Zentren befinden sich an der Oberflache des Vanadiumoxids. Ethen
wird an Pd(II) aktiviert, das mindestens eine Hydroxylgruppe tragt. Diese Hydroxylgruppe am
Palladium wird an das adsorbierte Ethen addiert. Der sich ergebende Komplex zerféllt schnell
unter Bildung von Acetaldehyd und unter Reduktion des Palladiums. Anschliefend wird das
Palladium(0) durch den Tréger schnell reoxidiert, wobei Vanadium(V) zu Vanadium(IV)
reduziert wird. Den Abschlu3 des Zyklus bilden die Reoxidation des Vanadiums durch
Luftsauerstoff und die erneute Ausbildung der Hydroxylgruppe am Palladium(Il)-Zentrum
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Abbildung 1.3: Vorschlag fiir den Mechanismus der heterogenen Wacker-Oxidation an
Pd-dotiertem Vanadiumoxid nach Evnin et al. [43]

durch Adsorption von Wasser. Auf die Weiteroxidation von Acetaldehyd zu Essigsdure wird
im Mechanismus nicht eingegangen. Die folgenden Schritte kdnnen in dem katalytischen

Zyklus von Evnin et al. [43] geschwindigkeitsbestimmend sein:
a) Reoxidation des Vanadiumoxids

b) erneute Ausbildung der Hydroxylgruppe am Palladium

c) Aktivierung von Ethen

Einen Hinweis darauf, dal Hydroxylgruppen tatsdchlich am katalytischen Zentrum beteiligt
sind, gibt die Arbeit von Van der Heide et al. [46]. Diese Autoren fanden bei der Oxidation
von Ethen an Pd-V,0s-y-Al,0O3, daB3 die Reaktionsgeschwindigkeit der Bildung von Acet-
aldehyd direkt proportional zur Menge adsorbierten Wassers ist.

Wie in der homogenen Wacker-Oxidation ist auch in der heterogenen Wacker-Oxidation
auller Palladium kein weiteres Element bekannt, mit dem selektive Katalysatoren erhalten
werden konnen. Dabei beeinflult Palladium auch die Reduzierbarkeit des Katalysators: Wie
Evnin et al. [43] gezeigt haben, kann Vanadiumoxid, wenn es mit Palladium dotiert ist, bereits
bei niedrigeren Temperaturen Redoxzyklen (V>* < V*") durchlaufen als palladium-freies
Vanadiumoxid [43].
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1.3 Aufgabenstellung und Zielsetzung

Fiir die Untersuchung der Oxidation von Ethan zu Essigsdure wurde der Katalysator der
Zusammensetzung Mo; ¢Vo25Nbg 12Pdo000sOx  ausgewdhlt, der als eines der neuartigen
Palladium-dotierten Katalysatorsysteme von Borchert et al. [24] fiir diese Reaktion patentiert
wurde und die technische Umsetzung der Reaktion aufgrund einer hohen Aktivitit und

Selektivitit interessant macht.

In der Literatur herrscht bisher Unklarheit iiber das Reaktionsschema fiir die Oxidation von
Ethan zu Essigsdure. Es wird sowohl die Bildung von Essigsdure {iber eine Folgereaktion mit
Ethen als Zwischenprodukt als auch eine parallele Bildung von Ethen und Essigsdure
diskutiert. Dariiber hinaus gibt es keine sicheren Erkenntnisse dariiber, ob und in welchem
Umfang die Kohlenoxide aus Ethan, Ethen und/oder Essigsdure gebildet werden. Daher war
die Aufklarung des Reaktionsschemas eine wichtige Aufgabe, insbesondere als Basis fiir eine

zuverléssige kinetische Beschreibung der Reaktion.

In der Literatur wird vielfach iiber einer selektivitdts-steigernden Wirkung von Wasser in der
Oxidation von Ethan zu Essigsdure berichtet; iiber den zugrundeliegende Mechanismus gibt es
fiir den MoVNbPdOy-Katalysator keine Informationen. Da jedoch ein &hnlicher Wasser-
einflul in der Literatur zur heterogenen Wacker-Oxidation berichtet wird, bei der ebenfalls
Palladium-dotierte Katalysatoren eingesetzt werden, sollte gepriift werden, ob Erkenntnisse
zur heterogenen Wacker-Oxidation auf die Ethanoxidation {ibertragen werden konnen.
Besonderes Augenmerk galt dabei der Rolle des Palladiums, {iber die im Zusammenhang mit

der Ethanoxidation in der wissenschaftlichen Literatur noch nicht berichtet wurde.

Im Hinblick auf eine technische Umsetzung der Oxidation von Ethan zu Essigsdure ist die
Ermittlung eines kinetisches Modell von grofen Interesse, da mit seiner Hilfe durch
Modellierungsrechnungen ein optimaler Reaktortyp sowie eine optimale ProzeBfiihrung
herausgefunden werden kann. Da die Kinetik der Oxidation von Ethan zu Essigsdure an den
neuartigen Palladium-dotierten Katalysatoren bisher nicht bekannt ist, sollte ein Modell mit
einem weiten Giiltigkeitsbereich, das auch den EinfluB des Wassers wiedergeben kann,
entwickelt werden. Das Ziel war ein kinetisches Modell, dafl im Gegensatz zu den bisher fiir
die Ethanoxidation zu Essigsdure bekannten Modellen stirker auf mechanistischen Vorstel-
lungen basiert und damit eine gewisse Extrapolierbarkeit besitzt. Dariiber hinaus sollte das
kinetische Modell dazu dienen, durch Identifizierung der geschwindigkeitsbestimmenden

Schritte Ansatzpunkte fiir eine weitere Katalysatorentwicklung aufzuzeigen.

Zur Wahl eines geeignete Reaktors fiir die Oxidation von Ethan zu Essigsdure und eine
optimale Reaktionsfiihrung ist in der Literatur ebenfalls wenig bekannt. Daher sollten die
Reaktortypen, die fiir eine technischen Umsetzung der Reaktion in Frage kommen (Festbett-,
Wirbelschichtreaktor) simuliert werden, um Aussagen iiber ihre Vor- und Nachteile ab-

zuleiten. Bei einem Festbettreaktor gilt es vor allem zu beachten, daB3 es durch die stark
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exotherme Reaktion zu unerwiinscht starken Temperaturgradienten kommen kann oder sogar
zum thermischen Durchgehen des Reaktors, das letztlich zur Zerstorung des Katalysators oder
Reaktors durch zu hohe Temperaturen fiihren kann. Fiir den Wirbelschichtreaktor, in dem
prinzipiell auch stark exotherme Reaktionen beherrscht werden konnen, war zu priifen, wie
stark die Selektivitdt zu den Wertprodukten Ethen und Essigsdure im Vergleich zum Festbett-

reaktor durch die stirkere Riickvermischung herabgesetzt wird.

1.4 Losungsweg

Zur Durchfiihrung der katalytischen Experimente und der kinetischen Messungen wurde eine
Laborapparatur zur Ethanoxidation zu Essigsdure unter erhohtem Druck (bis P =2,8 MPa)
aufgebaut, in der als Reaktor ein Festbettreaktor mit 12 mm Innendurchmesser eingesetzt
wurde und die iiber eine On-Line-Analytik fiir alle Reaktionsprodukte (inkl. Wasser) verfiigt.
Zur Uberpriifung, ob die in dem Labor-Festbettreaktor erzielten Ergebnisse fiir eine kinetische
Auswertung geeignet sind, wurden einige Voruntersuchungen durchgefiihrt, die das Auftreten
von Blindreaktionen, die Frage der Isothermie, das Vorliegen einer dulleren und/oder inneren
Stoff- oder Wiarmetransportlimitierung sowie die chemische Stabilitdt des Katalysators iiber
die Zeit betreften.

Das Ziel der katalytischen Messungen war, (i) das Reaktionsschema der Ethanoxidation zu
Essigsdure aufzukldren und (ii) eine Datenbasis fiir die kinetische Modellierung zu erhalten.
Die Experimente dazu wurden unter realititsnahen Bedingungen durchgefiihrt, d.h. Bedingun-
gen, die fiir eine technische Umsetzung der Reaktion interessant sind. Das Versuchsprogramm

umfafite Messungen zur Oxidation von Ethan bei

e verschiedenen Verweilzeiten,

* verschiedenen Ethan-, Sauerstoff- und Wasserpartialdriicken im Eduktstrom,
* verschiedenen Temperaturen,

* denen Reaktionsprodukte (Ethen, Essigsdure) dem Eduktstrom der Ethanoxidation

zugesetzt wurden.

Dartiber hinaus wurde auch die Oxidation von Ethen zu Essigsédure, die einen wichtigen Reak-
tionsschritt in der Oxidation von Ethan zu Essigsdure darstellt, bei verschiedenen Tem-
peraturen und verschiedenen Wasserpartialdriicken im Edukt untersucht. Neben den kata-
lytischen Messungen im Festbettreaktor unter realititsnahen Reaktionsbedingungen wurden
weitere Experimente im Pulsreaktor unter Vakuum mit dem Ziel durchgefiihrt, ergéinzende

Informationen zum Reaktionsmechanismus zu erhalten.

Auf der Basis der katalytischen Messungen und der mechanistischen Untersuchungen wurden
zwei verschiedene kinetische Modelle fiir die Oxidation von Ethan zu Essigsdure vor-

geschlagen. Zur Priifung, welches dieser Modelle die Kinetik der Reaktion besser beschreibt,
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wurde unter Verwendung der experimentellen Daten eine Modelldiskriminierung durch-

gefiihrt.

Die Simulationsrechnungen zu Festbett- und Wirbelschichtreaktoren technischen Maf3stabs
wurden nach Ermittlung der Kinetik mit dem besten kinetischen Modell durchgefiihrt. Fiir

beide Reaktortypen wurden aus der Literatur entnommene Reaktormodelle eingesetzt.



2 Experimentelles

Die experimentellen Grundlagen zu den katalytischen Messungen werden im folgenden
erlautert. In einer Druckapparatur wurden stationdre Messungen in einem Festbettreaktor
(Rohrreaktor) durchgefiihrt. Die Apparatur, die eingesetzte Analytik sowie der Katalysator
werden in Abschnitt 2.1 beschrieben. Die Ergebnisse der stationdren Experimente im Festbett-
reaktor (Umsitze und Selektivitdten bei verschiedenen Bedingungen) bilden die Basis fiir die
kinetische Modellierung und die Ermittlung der entsprechenden kinetischen Parameter, auf

die in Abschnitt 3 eingegangen wird.

Nach der Beschreibung der Apparatur (Abschnitt 2.1) werden der Versuchsablauf (Abschnitt
2.2) und der Katalysator beschrieben (Abschnitt 2.3). Eine Ubersicht iiber die Bedingungen
bei den katalytischen Messungen, die als Basis fiir die kinetische Modellierung verwendet
wurden, wird in Abschnitt 2.4 gegeben. Die Auswertung der Versuche ist in Abschnitt 2.5
beschrieben. Im Rahmen einer Fehlerbetrachtung (Abschnitt 2.6) wird die Genauigkeit der
Auswertung diskutiert. In Ergdnzung zu den im folgenden beschriebenen stationdren
Messungen wurden instationdre Experimente im Temporal-Analysis-of-Products-(TAP)-
Reaktor durchgefiihrt, die dazu dienten, erginzende Informationen zum Reaktionsmechanis-

mus zu erhalten. Diese Experimente werden im Anhang A-1 beschrieben.

2.1 Apparatur

Das FlieBbild der verwendeten Druckapparatur ist in Abbildung 2.1 dargestellt. In dieser
Apparatur konnen Messungen bis zu einem Gesamtdruck von P =3 MPa im Temperatur-
bereich von 410 K bis 670 K durchgefiihrt werden. Die Funktionsbereiche der Anlage Gasver-
sorgung, Reaktor, Druckregelung, Probennahme und Analytik werden in den folgenden Ab-

schnitten erldutert.

2.1.1 Gasversorgung

Zur Dosierung der Gase dienen MassendurchfluBregler (FIC 1-3), die unabhéngig vom Druck
in der Apparatur arbeiten. Die Regler wurden durch Messung des Gasvolumens, das pro Zeit
gefordert wird, fiir den gesamten MefBbereich kalibriert. Dabei wurde der Druck und die
Temperatur im Labor gemessen und zur Umrechnung des Volumenstroms auf Standard-
bedingungen (T = 298,15 K, P = 101325 Pa) verwendet. Folgende Gase wurden eingesetzt:

Ethan (Messer Griesheim, Reinheit 2.5, nachweisbare Verunreinigungen:
Ethen < 2 ppm; Propan ca. 20 ppm),

Ethen (Messer Griesheim, Reinheit 2.7),
Sauerstoff (Messer Griesheim, Reinheit 4.8).
Stickstoff (Messer Griesheim, Reinheit 5.0)
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Die Dosierung von Wasser (gefiltert und deionisiert) erfolgt ebenfalls mit einem Massen-
durchfluBlregler (FIC 4), der aus einem Tank gespeist wird, der unter dem Druck der Anlage
(PI 1) steht. Die fiir die Funktion des Massendurchflureglers nétige Druckdifferenz zwischen
Ein- und Ausgang wurde durch ein erhohtes Anbringen des Wasservorratsgefafles erreicht.
Dieser Aufbau hat den Vorteil, dall leichte Druckschwankungen in der Anlage vom Massen-
durchflulregler nicht wahrgenommen werden, wodurch sich ein sehr konstanter Fliissigkeits-
strom ergibt. Zur Kalibrierung wurde die pro Zeit geforderte Fliissigkeitsmenge mit Hilfe
einer MeBpipette gemessen. Bei Messungen, in denen zwei Fliissigkeiten verdampft werden
muBten, wurde ein Gemisch der beiden Fliissigkeiten (z.B. Wasser und Essigsdure) iiber den

Regler dosiert. Fiir jedes Gemisch wurde der Regler neu kalibriert.

Im Verdampfer werden die gasformigen Edukte mit dem zu verdampfenden Wasser
vermischt. Der Verdampfer ist ein mit Quarzwolle gefiilltes Rohr (D; = 10 mm), das an einem
Ende mit einer Rohrheizpatrone beheizt wird. Mit einem PID-Regler wird die Temperatur der
Heizpatrone auf 505...520 K (TC 1) eingestellt. In diesem Temperaturbereich wird eine
gleichméBige Verdampfung erzielt, wie Kontrollmessungen mit dem Gaschromatographen
(QIR 4) bestitigten. Entlang des Verdampferrohres besteht ein starker Temperaturgradient
vom Einlal (ca. 323 K) zum Ausgang (ca. 520 K). Die gleichmédfige Verdampfung beruht
zum einen darauf, dafl die Temperatur des Wassers in der Flissigkeitszuleitung weit unter
dem Siedepunkt bleibt, und zum anderen, dall durch die Quarzwollfiillung ein Fliissigkeits-
film verdampft. Blindreaktionen im Verdampfer traten mit den in der Arbeit benutzten Gasen

und Fliissigkeiten nicht auf.

2.1.2 Reaktor

Das Eduktgemisch kann entweder iiber den Bypass oder iiber den Reaktor gefiihrt werden.
Der Rohrreaktor aus Edelstahl (Werkstoff 1.4541) hat einen Innendurchmesser von 12 mm.
Zum Beheizen wird der Reaktor in eine Kalium-/ Natrium- / Litiumnitrat-Salzschmelze
getaucht (Schmelzpunkt der eutektischen Mischung: 393 K), die mit einem Riihrer umgewélzt

wird, um den Wiarmeiibergang zwischen Salzbad und Reaktor zu verbessern.

Die Temperatur im Innern des Reaktors (TI5) wird mit einem Thermoelement, Typ K, auf
+ 1K genau gemessen. Das Thermoelement befindet sich in einer Edelstahlkapillare
(D, =2 mm, Werkstoff 1.4541) und kann in axialer Richtung verschoben werden kann. Der
Druck im Reaktor entspricht dem Druck an der DruckmeBstelle P11, der mit einem
Manometer auf + 100 kPa genau gemessen wird. Um die Ventile vor Feststoffpartikeln, die
aus dem Reaktor austreten, zu schiitzen, befindet sich am Ausgang des Reaktors ein Edelstahl-
filter (2 pm).
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Abbildung 2.1: Fliebild der Druckapparatur zur Ethanoxidation unter Druck
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2.1.3  Verrohrung & Druckregelung

Der Druck in der Anlage wird durch ein mechanisches Druckhalteventil (PC 1, siehe
Abbildung 2.1) gehalten. Das zweite Druckhalteventil (PC 2) dient zur Regelung des
Vordrucks (PI 2) fiir den on-line betriebenen Gaschromatographen (QIR 1). Der Abgasstrom
wird nach dem Auskondensieren von Essigsdure und Wasser der Laborabluft zugefiihrt. Die
Ventile und Verbindungsleitungen, die alle in Edelstahl ausgefiihrt sind, werden mit
Heizbédndern beheizt, um die Kondensation von Wasser und Essigsdure zu verhindern. Fiir die
unter Druck betriebenen Teile der Anlage wurde eine Temperatur von 170 °C gewéhlt. Der
Niederdruckteil mit der Zuleitung zum Gaschromatographen wurde auf 150 °C gehalten. Die
Produkt-fithrenden Leitungen vom Reaktorausgang zum Druckhalteventil und die Verbindung
zum Gaschromatographen wurden so kurz wie mdglich ausgefiihrt, um die Menge Wasser und

Essigsdure, die an den Rohren adsorbiert, gering zu halten.

2.1.4 Analytik

Zur On-Line-Analyse des Edukt- und Produktstroms wird ein Hewlett Packard HP 5890
Serie Il Gaschromatograph eingesetzt. Die Aufzeichnung und Auswertung der Chromato-
gramme erfolgt unter Einsatz der Software HP 3365 Chemstation (Version A.01.14) auf
einem PC. Zur Trennung der Komponenten wurde eine Applikation entwickelt, die die
Detektion aller Reaktionsprodukte (auch von Wasser) erlaubt, so dal sowohl C- als auch H-
und O- Bilanzen berechnet werden konnten. Im folgenden werden die Trennsdulen und ihre

Verschaltung anhand eines FlieBbildes des Gaschromatographen niher erldutert.

Die Trennung der Komponenten erfolgt mit Hilfe von drei Trennsdulen. Wie aus dem
FlieBbild (Abbildung 2.2) ersichtlich ist, wird die Probe durch Schalten der Mehrwegeventile
aus der Probenschleife auf die jeweilige Trennsdule gespiilt. Die Probenaufgabe auf die
PoraPlot-Q-Siule erfolgt mit einem 6-Wege-Ventil, die auf die 5-A-Molsiebsiule mit einem
10-Wege-Ventil. Fiir die Verbindungen von den Ventilen zu den Trennsdulen im Ofen wurden
moglichst kurze (< 20 cm) Edelstahlkapillaren eingesetzt, die totvolumenfrei mit den Sdulen
verbunden wurden. Das Vermeiden von Totvolumina und die Minimierung der Lénge der
Edelstahlleitung ist ndtig, um besonders fiir die polaren Komponenten Essigsdure und Wasser
sowohl ein Tailing als auch eine Peakverbreiterung zu vermeiden, die zu einer reduzierten

Analysengenauigkeit fiihren.

Die Molsiebsdule dient zur Trennung der Komponenten Sauerstoff, Stickstoff, Kohlen-
monoxid und Methan. Da in der Probe aber auch Komponenten wie Wasser, Kohlendioxid,
Ethan oder Essigsdure enthalten sind, die von der Molsiebsdule extrem langsam eluieren, wird
vor die Molsiebsiule eine Hayesep-Q-Vorsdule geschaltet, die Stickstoff, Sauerstoff, Kohlen-
monoxid und Methan von den hier unerwiinschten anderen Komponenten abtrennt. Durch
eine entsprechende Wahl der Einschaltdauer des 10-Wege-Ventils wird diese Vortrennung

erreicht: Mit dem Einschalten des 10-Wege-Ventils wird die Probe auf die Vorsdule auf-
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gegeben. Wenn Stickstoff, Sauerstoff, Kohlenmonoxid und Methan von der Vorsdule auf die
nachgeschaltete Molsiebsdule eluiert sind, wird das Ventil wieder ausgeschaltet. Damit dreht
sich die Stromungsrichtung in der Vorsdule um, so daf3 alle iibrigen, noch nicht eluierten
Komponenten ins Abgas gespiilt werden und die Sdule fiir die ndchste Probenaufgabe bereit
ist. Die Trennung der anderen Komponenten wie Kohlendioxid, Wasser, Ethen, Ethan,

Essigsdure und weiterer Nebenprodukte erfolgt auf der PoraPlot-Q-Séaule.

Die Ausginge der PoraPlot-Q- und der Molsiebsdule sind vor dem Warmeleitfdhigkeits-
detektor (WLD bzw. TCD - Thermal Conductivity Detector) zusammengefiihrt. Hierzu wird
ein desaktiviertes Y-Stiick aus Fused Silica verwendet, um Signalverbreiterungen bei den
polaren Substanzen Wasser und Essigsdure zu vermeiden. Auch das Zudosieren eines
geringen Heliumstromes (,,Make-Up*“-Gas) vor dem WLD dient diesem Zweck. Die Signale
werden praktisch zeitgleich auf dem WLD und dem dahinter angebrachten Flammen-
ionisationsdetektor (FID) registriert. Die Probenaufgabe durch die beiden Ventile erfolgt
leicht zeitversetzt, so dafl niemals zwei Komponenten gleichzeitig von der PoraPlot-Q- bzw.
Molsiebsédule eluieren. Im Anhang befinden sich genauere Angaben zu den Betriebspara-
metern des Gaschromatographen. Die im Rahmen der Kalibrierung des Gaschromatographen

angewandten Methoden sind ebenfalls im Anhang erldutert.
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Abbildung 2.2: FlieBbild zur Sdulenschaltung im Gaschromatographen
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2.2 Durchfiihrung katalytischer Messungen zur Ethanoxidation

Um explosive Ethan-Sauerstoff-Gemische zu vermeiden, wurden die Versuche mit Ethankon-
zentrationen oberhalb der oberen Explosionsgrenze durchgefiihrt. Dabei mufite auflerdem
dafiir gesorgt werden, dafl beim Umschalten vom Bypass auf den Reaktor kein Druckstof3 auf
den Reaktor gegeben wurde, der zum teilweisen Austrag des Katalysators aus dem beheizten

Teil des Reaktors fithren kdnnte. Daher wurde folgender Versuchsablauf gewahlt:
1. Stromungsweg durch Reaktor:

* FEinstellung des gewiinschten Reaktionsdruckes sowie der Reaktionstemperatur im

reinen Stickstoffstrom
2. Umschaltung auf Strémungsweg durch Bypass:
* Einstellung der Sollwerte (nacheinander) fiir Stickstoff, Wasser und Ethan

* FEinstellung des Sauerstoffstroms mit einer geringen Verzdgerung (etwa 1 min); durch

die Verzogerung werden explosive Ethan/Sauerstoff-Verhéltnisse vermieden.

* Durchfiihrung der Bypass-Analysen mit ca. 100 mbar Vordruck, bis konstante Peak-

flichen erreicht werden (etwa 6-8 Analysen)
3. Umschaltung auf Stromungsweg durch Reaktor:

* Durchfiihrung der Analysen des Produktstromes mit ca. 100 mbar Vordruck, bis

konstante Peakfldchen erreicht werden (ca. 8 bis 15 Analysen)

Der Katalysator wurde zwischen den Versuchen unter einem Stickstoffstrom (ca. 0,1 ml/s) bei
T =493 K im Reaktor belassen. Nach jedem Katalysatorwechsel sowie nach Umbauten an der
Anlage wurde die Dichtigkeit tiberpriift.

2.3 Katalysator

Die Préparation des eingesetzten Mischoxid-Katalysators MoV 25Nbg 12Pdo 000sOx wird im
folgenden Abschnitt beschrieben. Aullerdem werden Ergebnisse der Charakterisierung zum
Katalysator vorgestellt, und es wird erldutert, wie der Katalysator bei den katalytischen

Messungen in den Reaktor eingebaut wird.

2.3.1 Préparation’

Der Katalysator wurde entsprechend der Vorschrift von Borchert et al. [24] prépariert. Drei
wilrige Losungen wurden hergestellt: 10,22 ¢ Ammoniumvanadat wurden in 250 ml Wasser
gelost (Losung 1), 61,75 g Ammoniummolybdat und 39 mg Palladiumacetat in 200 ml Wasser
(Losung 2) und 27,51 g Nioboxalat in 25 ml Wasser (Losung 3). Nach 15-miniitigem Riihren

der Losungen bei 90 °C, wird die Losung 3 zur Losung 1 gegeben. Die vereinigten Mischun-

" Die Préparation wurde bei der Hochst AG, jetzt Aventis, durchgefiihrt.



2.3 KATALYSATOR 29

gen werden bei 90 °C fiir weitere 15 min geriihrt bevor die Losung 2 hinzu gegeben wird. Die

erhaltene Mischung wird weitere 15 min bei 90 °C geriihrt.

Durch unterschiedliche Methoden beim Eindampfen wurden zwei unterschiedlich Kataly-

satorchargen erhalten:

e Charge 1: Das enthaltenen Wasser wurde auf einer heiflen Platte entfernt, bis eine dicke
Paste entstanden war, die liber Nacht im Trockenschrank bei 120 °C getrocknet wurde.

Der Katalysator wurde anschlieend auf 0,35...2 mm Partikel zersto3en.

* Charge 2: Durch Spriihtrocknung der walirigen Mischung wird ein trockenes feines

Katalysatorpulver gewonnen.

Der Katalysator wird abschlieend in stehender Luft bei 400 °C fiir 4 Stunden kalziniert.

2.3.2 Charakterisierung

Die Elementarzusammensetzungen der beiden Katalysatorchargen wurden tiberpriift mittels
ICP-OES (Inductively coupled plasma - optical emission spectroscopy, Gerit: Perkin-Elmer
Optima 3000 XL). Die Ergebnisse sind zusammen mit den spezifischen Oberflichen, die mit
Hilfe der Stickstoff-BET-Methode (Gerit: Micromeritics Gemini III 2375) bestimmt wurden,
in Tabelle 2.1 angegeben. Die gemessene Zusammensetzung beider Katalysatorchargen
stimmt besonders fiir die Elemente Molybdédn, Vanadium und Niob sehr gut mit der nach der
Priparation zu erwarteten iiberein. Die leicht erhdhten MeBwerte fiir Palladium entsprechen

innerhalb der MeBgenauigkeit ebenfalls dem Sollwert. Der Fehler der Palladium-Bestimmung

Tabelle 2.1: Elementarzusammensetzung (die letzte Stelle ist jeweils unsicher) und
spezifische Oberfldchen der beiden eingesetzten Katalysatorchargen

Charge 1 Charge 2 Sollwert

Elementarzusammensetzung

Mo /% 1,00 1,00 1,00

A% /% 0,254 0,252 0,25

Nb /% 0,117 0,121 0,12

Pd !/ % 0,00067 0,00066 0,0005
Spezifische Oberflache

Aggr/ m>g! 16,9 + 0,4 9,3+0,2 -

" Diese Ergebnisse wurden bereits in einem Publikationsmanuskript niedergelegt, das bei Journal of Catalysis
eingereicht ist [47]. Die eingereichte Publikation umfafit dariiber hinaus die Ergebnisse weiterer
Charakterisierungstechniken (TEM/EDX, SEM/EDX, XRD, XPS, TPD).



3() 2 EXPERIMENTELLES

ist relativ groB (£ 30 %), da die Konzentration des Palladiums nur geringfiigig tiber der Nach-
weisgrenze des ICP-OES-Gerites liegt. Die spezifische Oberfliche der spriihgetrockneten
Katalysator-Charge 2 ist mit 9,32 m? deutlich geringer als die von Charge 1 mit 16,9 m?/g.

2.3.3 Einsatz des Katalysators in katalytischen Messungen

Beim Test des Katalysators im Stromungsrohrreaktor, der im folgenden Abschnitt genauer
beschrieben wird, wurde eine KorngroBenfraktion von 350...630 um eingesetzt, die durch
Sieben des in Stiicke gebrochenen Katalysators gewonnen wurde. Die Schiittdichte des
Katalysators dieser Korngrof3enfraktion betrug ca. 1,15 g/ml. Als Auflage fiir den Katalysator
diente ein Stopfen aus Quarzwolle, auf den wiederum eine 10 mm hohe Schicht an Quarzsplit
geschiittet wurde. Bei den meisten Experimenten wurde der Katalysator mit der doppelten
oder dreifachen Masse an Quarzsplit gleicher Korngrofe verdiinnt, um anndhernde Isothermie

der Katalysatorschiittung zu erreichen.

2.4 Bedingungen bei den kinetischen Messungen

Die Messungen zur Oxidation von Ethan zu Essigsdure wurden wie in anderen Arbeiten (siche
Abschnitt 1.2.2) im stochiometrischen UberschuBl von Ethan durchgefiihrt. Daher ist der
maximal mogliche Ethanumsatz durch die verfligbare Menge Sauerstoff begrenzt (typisch

Xcone.max = 10 %). Stickstoff wurde in allen Messungen als interner Standard eingesetzt.

Am Katalysator der Charge 2 wurde die Kinetik der Reaktion vermessen. Die Versuche
wurden im Temperaturbereich von 500 K bis 580 K und im Partialdruckbereich von pcape =
300...640 kPa, po, = 0...180 kPa, pmo = 0...320 kPa durchgefiihrt. Dazu wurden die in
Tabelle 2.2 aufgefiihrten Bedingungen eingestellt. Bei den Messungen kann unterschieden

werden zwischen (vgl. Tabelle 2.2):

* Messungen iiber einen Bereich von Verweilzeiten bei jeweils drei Temperaturen (503 K;
539 K; 576 K) fiir drei verschiedene Wasserpartialdriicke im Edukt (pmo.= 0; 108;
320 kPa); dabei wurden der Volumenstrom und die Katalysatormasse so veridndert, daf3
bei den beiden hoheren Temperaturen Sauerstoffumsitze bis Xo, =100 % und bei
T =503 K bis Xpz = 30 % erreicht wurden.

e Messungen bei verschiedenen Partialdriicken (Ethan, Sauerstoff, Wasser) bei jeweils drei
Temperaturen (503 K; 539 K; 576 K); die Verweilzeit wurde nicht variiert. Der Sauer-
stoffumsatz lag bei den Messungen bei 503 K und 539 K unter X, = 15 % und bei 576 K
unter Xo, = 50 %.

*  Messungen bei erhohtem Gesamtdruck; die dazu dienten, hohe Ethanpartialdriicke von bis
zu 1,25 MPA einzustellen. Dabei wurde darauf geachtet, da3 der Sauerstoffumsatz nicht

vollstindig war (Xo2.max = 92 %). Der Wasseranteil wurde nicht variiert.
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Tabelle 2.2: Ubersicht iiber die eingestellten Bedingungen bei der Ermittlung kinetischer
Daten zur Oxidation von Ethan an dem Mo; V( 25Nby 12Pd 0005sOx-Katalystor (Charge 2)

Piot Partialdriicke pi. / kPa Temperatur MKat iVol.strom Anzahl
MPa | CoHy O, O | K C g mlsmls
Variation der Verweilzeit bis zu vollem Sauerstoffumsatz 78
1,30 | 650 130 0 \503;539;576 11,0...13,7% 1,5...11 | 24
1,40 | 646 129 108 | 503;539;576 {1,0..13,7} 1,5..11 | 29
1,60 | 640 128 320 | 503;539;576 (1,0...13,7% 1,5...11 i 25
Variation der Eingangs-Partialdriicke bei Sauerstoffumsétzen unter 50 % 36

1,60 | 320 128 0;108;320 | 503;539:576 | 2,0 |25.511 8
1,60 | 640 128 0;108;320 | 503;539;576 | 2,0 |25.51 i 19

1,60 | 640 192 0;108;320 | 503;539;576 | 20 | 25 | 9
Messungen bei erhohtem Gesamtdruck 10
240 1 1100 120 300 | 50359  60.137] 60 | 4
240 | 1100 200 300 | 503539 60;137| 60 | 4
2,80 | 1250 120 300§ 539 1 40 | 40,80 | 2

In einigen Versuchen zur Oxidation von Ethan wurde dem Eduktstrom Ethen oder Essigsdure
in einer Konzentration zugegeben, die den Konzentrationen gleicht, die bei der Ethanoxi-
dation erreicht werden. Aullerdem wurden ergidnzende Messungen zur Oxidation von Ethen
zu Essigsdure durchgefiihrt; dabei wurde der Wasserpartialdruck variiert. Die genauen

Bedingungen sind in Abschnitt 4 jeweils bei der Darstellung der Ergebnisse angegeben.

2.5 Auswertung der origindren Mef3daten

Bei der Auswertung der Versuche wurden die Umsidtze der Edukte sowie die Selektivititen
und Ausbeuten der Produkte aus den gemessenen Daten (Peakflichen) berechnet. Fiir die
kinetische Modellierung siehe (Abschnitte 3.1 und 5) wurden auflerdem die Molenbriiche aller
Komponenten berechnet. Zur Kontrolle der Ergebnisse jedes Analysenlaufs auf Plausibilitit
wurden Bilanzen fiir Kohlenstoff, Sauerstoff und Wasserstoff berechnet. Die Berechnungen
werden im folgenden erldutert.
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Molenbriiche

Die Sensitivitdtsfaktoren F; des Gaschromatographen werden in dieser Arbeit definiert als
Peakfliche A; pro Stoffmengenanteil X; einer Komponente i in der Probenschleife bei

T =175°C und Py, = 110 kPa. Damit ergibt sich der Molenbruch einer Komponente i aus
X; = i (2-1)

wenn bei der Messung exakt die gleichen Bedingungen wie in der Kalibrierung herrschen.
Wenn der Druck in der Messung jedoch hoher ist als bei der Kalibrierung, ist die Summe aller
Molenbriiche groBer als eins, da mehr Gasmolekiile in der Probenschleife sind, andernfalls
kleiner als eins. Daher wurden die Molenbriiche fiir die kinetische Modellierung wie folgt

berechnet: (hier: Z = Zahl der Komponenten in der Probe)

Y=o (2-2
F, Y A4 /F
k=17

Umsitze

Der Umsatz einer Komponente i fiir einen durchstromten Reaktor ist definiert als

x, =1-"a =y Xia flesa (2-3)
ni,e Xi,e nges,e

Da die Molenbriiche proportional zur Peakflidche sind, ist der Quotient Xi, / Xie bekannt. Der

zweite Quotient kann unter Beriicksichtigung der Konstanz des Stickstoff-Stoffmengenstroms

berechnet werden:

n X
. _ . ges,a _ AN2e
nNz’e - nNzya bzw. - (2-4)

nges,e XNZ,a

Damit kann der Umsatz an i auch fiir nicht volumenkonstante Reaktionen, wie die Oxidation
von Ethan zu Essigséure, aus den Peakflichen von Komponente i und dem Inertgas Stickstoff

berechnet werden:

. A A
Xi :]_Xz,a N2e - i,a E N2,e (2_5)
Xi,e XNZ,a Ai,e ANZ,a

Mit dieser Formel wurde der Umsatz von Sauerstoff sowie der von Ethen in Experimenten mit
Ethen als Kohlenwasserstoff berechnet. Dabei wurden die Werte fiir den Reaktoreingang
(Index e) aus der Bypass-Messung verwendet. Da der Umsatz von Ethan in den Experimenten
aufgrund des hohen stéchiometrischen Ethan-Uberschusses klein ist, wurde die umgesetzte

Menge Ethan aus der Menge an gebildeten Produkten berechnet. Diese Berechnungsmethode
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wird allgemein bei kleinen Umsétzen angewandt, da ihr Fehler geringer ist. Unter Beriick-
sichtigung der Stochiometrie ergibt sich:
_ X N2e 1

i
Xcons = E ()(C2H4,a + Xt0aca T 5Xco2a * ) (2-6)
XN2a XC2Hé6e

bzw. formuliert mit gemessenen Grofsen (Peakfldchen):

A F, A A
Xpayg = -N2e pfcons Hconsa | Anoaca | 1 {lco2a +E (2-7)

Anza Acomee HFcons  Fuowe 2 Feo

In der vorliegenden Arbeit wurden in der Umsatzberechnung fiir Ethan alle detektierten
kohlenstoffhaltigen Produkte beriicksichtigt.

Selektivititen und Ausbeuten

Die Selektivitdt S fiir ein Produkt bezogen auf ein bestimmtes Edukt gibt an, wieviel Produkt
gebildet wird bezogen auf die umgesetzte Menge des Eduktes, wobei die Stochiometrie so
beriicksichtigt wird, dal gilt 0 < S < 1. In dieser Arbeit beziehen sich die Selektivititen auf
den eingesetzten Kohlenwasserstoff (Ethan bzw. Ethen). Fiir ein Produkt i ergibt sich z.B. die

auf Ethan bezogene Selektivitit S; wie folgt aus den gemessenen Grofen:
C-Zahlin i O 4./ F 4

C-Zahlin Ethan [JAcs114,4 +AHOac,a w1 DAcoz,a + E
HFcons  Fuowe 2 Feo

(2-8)

i

Alle detektierten Produkte wurden im Nenner beriicksichtigt. Die Anwendung der Gleichung
setzt voraus, daf} kein Produkt (C,H4, HOac, CO,) im Eduktstrom enthalten ist.

Die Ausbeuten Y; fiir das Produkt i ergeben sich aus dem Produkt aus Ethanumsatz und der

Selektivitit zu 1:

Y, =Xcome U5, (2-9)

Bilanzen

Die Elementbilanz By, eines Elements h ergibt sich fiir Z Komponenten aus

z Bh,i B:li,a
B, =" (2-10)
z Bh,i B:li,e
i=1,Z

wobei Bn; die Anzahl der Atome des Elements h in der Komponente i angibt. Aus den

gemessenen Groflen (Peakflachen) berechnet sich damit z.B. die Kohlenstoftbilanz wie folgt:
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A A A A
2 C2H6,a +2 C2H4,a +2 HOac,a + CO2,a +

_Anoe o_feane Feong Froae — Fco2 (2-11)

BC2H6 { {
A A
N2,a ) C2Ho6 e ) C2H4,e o HOac,e CO2e

FC2H6 FC2H4 FHOac FCO2

Raum-Zeit-Ausbeute

Die Raumzeitausbeute (RZA) ist nur fiir Produkte definiert und gibt die pro Zeit und

Katalysatormasse gebildete Masse an Produkt an. Die Raumzeitausbeute entspricht einem

Mittelwert der Produktbildungs-Geschwindigkeit iiber einen bestimmten Umsatzbereich. Die

Raumzeitausbeute RZA eines Produktes i ergibt sich aus

’;li a fli e
RZ4, =4 _tepyy. (2-12)
Mgar

2.6 Fehlerbetrachtung

Die Fehler der MeBBgro3en werden im folgenden diskutiert.

Molenbriiche

Die Molenbriiche werden mit dem Gaschromatographen bestimmt und ergeben sich aus
zwei fehlerbehafteten Werten, dem Kalibrierfaktor und der Peakfliche fiir die jeweilige
Substanz. Der relative Fehler der Kalibrierfaktoren betrégt ca. 3 %. Fiir eine ausreichend
hohe Konzentration konnen die Peakflichen mit einer Genauigkeit von etwa 1 %
bestimmt werden. Es ist jedoch zu beachten, daB3 der Fehler der Peakflachen bei sehr

kleinen Konzentrationen erhdht ist und an der Nachweisgrenze 100 % betragt.

Gesamtdruck

Der Gesamtdruck wird mit einem kalibrierten mechanischen Manometer gemessen, daf3
eine Ablesegenauigkeit von 5 kPa aufweist. Bedingt durch das Druckhalteventil treten
wiéhrend einer Versuchsreihe jedoch leichte Schwankungen des Gesamtdruckes auf, so

daB der Druck insgesamt mit einer Genauigkeit von + 10 kPa angegeben werden kann.

Temperatur
Die Temperatur des Katalysatorbettes wird mit einem Thermoelement (Typ K) mit einer

Genauigkeit von £ 1 K gemessen.

Volumenstrome
Der relative Fehler der Massendurchflulregler betrdgt nach Herstellerangaben + 0,5 %
[48]. Da die Genauigkeit der Regler unterhalb von 5 % des Regelbereiches vermindert ist,

wurde dieser Bereich in den Messungen weitestgehend vermieden.

Katalysatormasse

Der Katalysator wird auf einer Analysenwaage auf 1 mg genau abgewogen. Da die ein-
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gesetzte Katalysatormasse immer iiber 1 g lag, ist der Fehler der Katalysatormasse ver-

nachldssigbar klein im Vergleich zu den zuvor genannten Fehlern der anderen MeBgrof3en.

Die Genauigkeit der aus den MeBwerten abgeleiteten Groflen ergibt sich aus den Fehlern der

MeBwerte durch Anwendung des Gaulischen-Fehlerfortpflanzungs-Gesetzes.






3 Methodik

Unter dem Oberbegriff ,,kinetische Modellierung* wird in Abschnitt 3.1 neben dem Reaktor-
modell fiir den Festbettreaktor, der in den kinetischen Experimenten verwendet wurde, auch
die Methodik der Ableitung kinetischer Modelle sowie der Parameterschiatzung und Modell-
analyse behandelt. Die Modellierung der Reaktortypen, die fiir eine technische Umsetzung der
Reaktion in Frage kommen, wird in Abschnitt 3.2 erldutert. Betrachtet wird zum einen das
Modell eines polytroper Festbettreaktors und zum anderen das Modell eines isothermen
Wirbelschichtreaktors.

3.1 Kinetische Modellierung

Der Prozel der kinetischen Modellierung beinhaltet die folgenden Schritte, die in den

folgenden Abschnitten genauer erldutert werden:

Als erstes muf3 ein Reaktormodell aufgestellt werden, das den Reaktor beschreibt, in dem die
zu modellierenden Experimente, die kinetischen Messungen, durchgefiihrt wurden. Um das
Reaktormodell einfach zu halten, wurde bei den kinetischen Messungen darauf geachtet, daf3
die Messungen unter anndhernd isothermen Bedingungen durchgefiihrt wurden und nicht
durch Stoff- oder Wéarmetransportvorginge beeinflufit wurden. (Abschnitt 3.1.1)

Als zweites mull ein kinetisches Modell aufgestellt und in das Reaktormodell integriert
werden. Zu einem kinetischen Modell gehort neben einem Reaktionsschema, das die Stéchio-

metrie beschreibt, auch ein Geschwindigkeitsansatz zu jeder Reaktion im Reaktionsschema.

Als drittes miissen die Parameter aller Geschwindigkeitsansitze (kinetische Konstanten, Akti-
vierungsenergien) bestimmt werden, die die Experimente optimal beschreiben. Zur Losung
dieser Optimieraufgabe bedarf es geeigneter Algorithmen, um die sogenannte Zielfunktion zu
minimieren, die ein Mal} fiir die Abweichungen zwischen Experiment und Modell darstellt.

Abschlieend miissen die Ergebnisse der Optimierung bewertet werden. (Abschnitt 3.1.2)

3.1.1 Reaktormodell

Der in den kinetischen Messungen eingesetzte Laborreaktor wird als stationérer, isothermer,
pseudo-homogener, eindimensionaler Stromungsrohrreaktor mit Pfropfenstromung beschrie-

ben. Damit sind folgende Vereinfachungen verbunden:

* keine Konzentrations- und Temperaturgradienten zwischen Katalysatoroberfliche und
Gasphase (pseudo-homogen). Die Giiltigkeit dieser Annahme wird in Abschnitt 5.1 {iber-
priift.

* keine Temperaturgradienten im Festbettreaktor (isotherm). Durch Verdiinnung der kataly-
tischen Schiittung mit Quarz wurden annihernd isotherme Bedingungen realisiert (siche
Abschnitt 4.1.1).
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* kein Druckgradient {iber das Katalysatorbett. Dies ist unter den gewéhlten Bedingungen
gerechtfertigt, da der Druckverlust in der katalytischen Schiittung gegeniiber dem Gesamt-

druck vernachléssigbar klein ist.

* keine axiale Dispersion (Pfropfenstromung). Aufgrund der Verdiinnung des Katalysators
mit Quarz gilt fiir die kinetischen Messungen L /dp>100. Damit darf die axiale

Dispersion fiir durchstromte Schiittungen vernachléssigt werden [49].

Mit diesen Vereinfachungen fiir das Reaktormodell ergibt sich die folgende einfache Stoff-

bilanz fiir jede Komponente i:

di, =0, dmp,, (2-13)

[l; ist die auf die Katalysatormasse mg, bezogene Stoffmengenénderungsgeschwindigkeit fiir
die Komponente i. Unter Annahme der Giiltigkeit des idealen Gasgesetzes kann die Gleichung

umgeschrieben werden zu

d(p;V)=RT ; dmg, (2-14)

bzw. nach Einfiihrung des Expansionsfaktors o = \7/\'/e (Index e fiir Reaktoreingang) zu [66]

dp: da
pl =E|:[|:|l pl

. - . . (2-13)
d(mgg /Verrp ) a ad(mg, /V,rrp)

Da die in dieser Arbeit modellierten Reaktionen unter geringer Volumeninderung ablaufen
und der ohnehin kleine Effekt einer Volumenidnderung durch die Verdiinnung mit Stickstoff
weiter reduziert wird, kann die obige Gleichung weiter vereinfacht werden. Die

Vernachlassigung der Volumenédnderung fiihrt zu:

dp;
d(mgg /Verrp )

=RTW (T, p;,ps, Di>-) (2-16)

Dieses Differentialgleichungssystem wurde simultan fiir die Komponenten 1 mit Hilfe des
Gear-Verfahrens [50] gelost, das zur iterativen numerischen Losung steifer Differential-
gleichungssysteme dient. Es wurde fiir jede Messung separat iiber die modifizierte Verweilzeit
(mgat/ Ve’RTP) vom Zeitpunkt Null bis zur modifizierten Verweilzeit bei der jeweiligen
Messung integriert, um fiir jede gemessene Zusammensetzung am Reaktorausgang eine
zugehorige simulierte Zusammensetzung zu erhalten. Die Abweichung zwischen Simulation
und Experiment dient in der kinetischen Modellierung als Qualitidtsmal3 fiir die Giite der
Schétzwerte der kinetischen Parameter (siche Abschnitt 3.1.2).

Die Kinetik beinhaltet neben dem Reaktionsschema, das die Stochiometrie der Reaktion(en)
festlegt, auch die Geschwindigkeitsansétze zu jeder einzelnen Reaktion im Reaktionsschema.

Die in Gleichung (2-16) benétigte Stoffmengenédnderungsgeschwindigkeiten [; ergeben sich
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fiir jede Spezies 1 aus der Stochiometrie sowie den Reaktionsgeschwindigkeitsansitzen r; der

j Reaktionen, an denen diese Spezies 1 beteiligt ist:

0, =Sv,; & (2-17)
j

mit Vjj  stochiometrischer Koeffizient der Spezies i in der j-ten Reaktion

Fiir kinetische Modelle, die Adsorbate oder andere Spezies auf der Katalysatoroberflache
betrachten, ist es moglich, die Konzentration bzw. Bedeckungsgrade 8 dieser Oberflachen-
spezies in einem stationdren Reaktor aus den Partialdriicken der Gasphasenspezies zu
berechnen. Dazu wird fiir den Festbettreaktor die Massenbilanz zu jeder Oberflichenspezies k
aufgestellt, die an einem Zentrum z adsorbiert. Da sich die Spezies genau wie der Katalysator

selbst an fester Position im Reaktor befinden gilt im stationidren Reaktor [56]:

do N
£ = : 2 Uiy

. = 0 (2-18)
d(mKat /Ve,RTP) Nz D4BET u)cat J

mit Vi stochiometrischer Koeffizient des k-ten Oberflidchenspezies
in der j-ten Reaktion,
T Reaktionsgeschwindigkeit der j-ten Reaktion

Das Ergebnis sind k Gleichungen, die je nach Form des Geschwindigkeitsgesetzes (r;) linear
oder nichtlinear sind. Von diesen k Gleichungen sind (k-1) Gleichungen unabhéngig, so daf3
zur Bestimmung der k unbekannten Bedeckungsgrade eine weitere Gleichung, die Zentren-
bilanz, benutzt werden muf3, um ein eindeutig l16sbares Gleichungssystem zu erhalten. Wenn

mehrere Zentren betrachtet werden, muB fiir jedes Zentrum z separat bilanziert werden:

1= %9;{,2 (2-19)

In nicht zu komplizierten Fillen ist eine analytische Losung der Gleichungssysteme moglich,
die fiir jedes Zentrum aus (k-1) Gleichungen (2-18) sowie der Gleichung (2-19) bestehen. Fiir
das Finden der analytischen Losung wurde in dieser Arbeit erstmals Maple V R. 5, eine
Software fiir die formale Behandlung mathematische Probleme, eingesetzt [51, 52]. Neben der
eigentlichen Losung des Problems bietet dieses Programm die Mdglichkeit, die erhaltenen
Losungen automatisch in Fortran-Programmcode umzuwandeln. Dabei kann der Code gleich-
zeitig so optimiert werden, dall die Zahl der Rechenoperationen minimal wird. Durch die

Anwendung von Maple ergaben sich in dieser Arbeit einige Vorteile, da

* auch fiir komplexe kinetische Modelle analytische Losungen fiir die Bedeckungsgrade

abgeleitet werden konnten,

* Fehler im Programmcode durch die automatische Code-Erzeugung vermieden wurden,
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e die Laufzeit der Programme durch Minimieren der Zahl der Rechenoperationen bei der

Berechnung der Bedeckungsgrade reduziert wurde.

3.1.2  Optimierung der kinetischen Parameter

Bei der Bestimmung der kinetischen Parameter ist eine Optimieraufgabe zu losen. Die
Parameter des eingesetzten kinetischen Modells sind so zu schitzen, daB3 eine Zielfunktion,
die ein MaB fiir den Grad der Abweichung zwischen Experiment und Simulation definiert,

minimiert wird.

Definition der Zielfunktion

Bei der meist fiir nichtlineare Regressionen angewandten Maximum-Likelihood-Methode
wird die Summe der Abweichungsquadrate minimiert [53]. Auch in dieser Arbeit wurde als
Mal fiir die Qualitdt der Anpassung die Summe der quadratischen Abweichungen SSR (sum

of squared residuals) als Zielfunktion berechnet:
SSR=YS Winesp = Ximsin ) ~ MIN (2-20)
n i

mit n Nummer der Messung

1 beriicksichtigte Komponente

Wenn die Regression iiber die Summe der Abweichungsquadrate durchgefiihrt wird, gelten

die folgenden fiir die Praxis wichtigen Annahmen [53]:

a) Jeder Fehler ist normalverteilt um den Mittelwert Null.
Die Annahme einer Normalverteilung fiihrt dazu, daB die Summe der Abweichungs-
quadrate zu minimieren ist. Fiir die Giiltigkeit dieser Annahme ist es empfehlenswert, die
Reihenfolge der Experimente zuféllig zu gestalten. Diese Annahme kann durch Vergleich
der Abweichungen zwischen experimentellen Werten und den vom Modell vorher-
gesagten gepriift werden. Dazu eignen sich Parity-Plots, wie sie in Abschnitt 5.3 gezeigt

werden.

b) Alle Fehler haben gleiche Varianzen.
Die eigentliche Bedeutung dieser Forderung ist, dal alle gemessenen Groflen, die ins
Modell eingehen, gleich unzuverldssig sind. Die Forderung ist nicht unbedingt notig, da
ungleiche Varianzen durch Einflihrung geeigneter Wichtungsfaktoren (,,weighted least

squares*‘) beriicksichtigt werden konnen [54].

c) Die Fehler sind unabhingig verteilt.
Hiermit ist gemeint, daf3 die Fehler verschiedener Experimente voneinander unabhéngig

sein mussen.
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Bei der Optimierung der kinetischen Parameter wird die Summe der quadratischen Ab-
weichungen der Molenbriiche fiir die Produkte Ethen, Essigsdure und Kohlendioxid

minimiert. Die Beschriankung auf die drei Produkt-Molenbriiche hat folgende Griinde:

* Da in einer Reaktion bzw. einem Reaktionsnetzwerk die Bildungsgeschwindigkeit einer
Spezies durch die Bildungsgeschwindigkeit der anderen Spezies iiber die Stochiometrie
gegeben ist, sind nicht alle Molenbriiche unabhédngig voneinander. Fiir die Regression
reicht es aus, einen Satz unabhingiger Molenbriiche zu betrachten, da sich alle anderen
hieraus ergeben. Die Anzahl unabhédngiger Molenbriiche ist gleich der Anzahl an Schliis-
selkomponenten in einem Reaktionsnetzwerk. Sie ergibt sich aus der Zahl an Spezies
weniger der Zahl an Elementen, aus denen die Spezies bestehen [49]. In der Modellierung
der Ethanoxidation wurden 6 Spezies (C,Hg, C,Hs4, HOac, CO,, H,O, O,) betrachtet, die
aus 3 Elementen (C, H, O) bestehen, so daB3 6 - 3 =3 Schliisselkomponenten (bzw. ihre

Molenbriiche) ausreichen, die Bildung aller Spezies zu beschreiben.

* Da die Produkte Essigsdure, Ethen und Kohlendioxid in dhnlichen Mengen gebildet wer-
den, haben ihre durch Gaschromatographie bestimmten Molenbriiche dhnliche Varianzen.
Daher entspricht die Definition der Zielfunktion in Gleichung (2-20) auch ohne Ein-
fiihrung von Wichtungsfaktoren den Anforderungen der Maximum-Likelihood-Methode.

* Die Verwendung von Molenbriichen in der Zielfunktion ist vorteilhaft gegeniiber der
Berechnung mit der Konzentration oder dem Partialdruck, weil der Fehler der Molen-

briiche nicht von den Mef3bedingungen abhéngt (insbesondere dem Druck).

Parameterschitzung

Die Aufgabe in der Parameterschitzung ist es, einen Satz von kinetischen Parametern zu
finden, der die Zielfunktion, gegeben durch Gleichung (2-20), minimiert. Die Suche nach
einem optimalen Satz von kinetischen Parametern ist oft schwierig, wenn das kinetische
Modell so kompliziert ist, da3 fiir einige Parameter Wertebereiche moglich sind, die sich iiber
mehrere Groflenordnungen erstrecken. Dies hat zur Folge, daB3 fiir die Parameter keine ver-
nilinftigen Startwerte angegeben werden konnen. Gute Startwerte sind jedoch eine Vorausset-
zung fiir die Anwendung vieler Optimierverfahren wie Gradientenverfahren (z.B. Levenberg-
Marquardt, Gauss-Newton) oder direkt optimierende Verfahren (z.B. Nelder-Mead). Bei
schlechten Startwerten werden diese lokal konvergenten Algorithmen zum néchsten lokalen
Minimum konvergieren. Obwohl es grundsétzlich schwierig ist, ein globales Optimum zu
finden, gibt es spezielle Optimierverfahren, die bei geniigend langer Laufzeit ein globales
Optimum finden konnen. Dies sind vor allem die Simulated-Annealing-Verfahren und die
evolutiondren Verfahren, zu denen die sogenannten genetischen Algorithmen gehdren [55].
Neben der globalen Konvergenz muf3 an ein Optimierverfahren fiir kinetische Parameter auch
die Forderung gestellt werden, da3 es robust gegeniiber stark korrelierten Parametern sein

muB. Diese treten hdufig in kinetischen Modellen auf, z.B. wenn das kinetische Modell eine
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Adsorption mit Ad- und Desorptionskonstante beschreibt und das Gleichgewicht der
Adsorption unter gewihlten Reaktionsbedingungen eingestellt ist [56].

In dieser Arbeit wurde ein genetischer Algorithmus zur Optimierung verwendet, der mit
einem lokal konvergenten Optimierverfahren kombiniert wurde. Der eingesetzte genetische
Algorithmus wurde von Wolf und Moros [56] fiir die Bestimmung von kinetischen Para-
metern entwickelt und in den Arbeiten von Wolf et al. [57, 64, 65], Keipert et al. [66], Soick
et al.[58, 67] und Hohenberger [59] erfolgreich eingesetzt. Obwohl der genetische
Algorithmus zum Optimum konvergiert, ist es zweckméBig, fiir die lokale Optimierung mit
einem lokal konvergenten Verfahren zu arbeiten, da die Effizienz des genetischen
Algorithmus fiir die lokale Optimierung gering ist [57]. Die genaue Funktionsweise des

genetischen Algorithmus ist in [56] erldutert.

Als lokal konvergentes Optimierverfahren wird ein Nelder-Mead-Verfahren angewendet [60,
61]. Dieses gradientenfreiec Verfahren hat gegeniiber den meist schneller konvergierenden
Gradientenverfahren den Vorteil, dal keine Ableitungen der Zielfunktion benotigt werden. Da
sich die Zielfunktion (2-20) hier aus der Losung eines Differentialgleichungssystems ergibt,
miilte ein Gradient numerisch berechnet werden. Bei einer durch numerische Fehler
verfalschten Gradientenberechnung kann es dazu kommen, daf3 ein Gradientenverfahren nicht
konvergiert. Daher miif3te das Differentialgleichungssystem moglichst exakt gelost werden,
um genaue Werte fiir den Gradienten zu erhalten. Die geniigend exakte Losung des Differen-
tialgleichungssystems ist jedoch numerisch so aufwendig, dal sich die prinzipiellen
Effizienzvorteile eines Gradientenverfahren nicht bemerkbar machen. Gradientenfreie
Verfahren, wie das hier eingesetzte Nelder-Mead-Verfahren sind dagegen robuster und auch
fiir ,,holprige* (engl. non-smooth) Zielfunktionen, die sich aus der Losung eines Differential-

gleichungssystems ergeben, geeignet [62].

Bei der Optimierung des Satzes von kinetischen Parametern, der aus kinetischen Konstanten
und den zugehorigen Aktivierungsenergien besteht, wurden zunéchst die kinetischen Konstan-
ten fiir jede der drei Temperaturen separat angepal3t. AnschlieBend wurden zu den kinetischen
Parametern fiir die mittlere Temperatur, die als feste Werte vorgegeben wurden, die Akti-
vierungsparameter bestimmt, wobei quasi eine Transformation der Variable Temperatur vor-

genommen wurde, um die Messungen um die mittlere Temperatur zu ,,zentrieren*:

KA(T) =k, possox G OF —2d (L -1 (2-21)
/ g 0 R 539K

Diese Mallnahme fiihrt zu einem deutlich schnelleren Konvergieren des Algorithmus [53]. Im

letzten Schritt der Parameterschitzung wurden alle Parameter des kinetischen Modells, die
kinetischen Parameter und die Aktivierungsenergien, gleichzeitig optimiert, wobei die Daten
wieder gemiB Gleichung (2-21), um die mittlere Temperatur von T, =539 K zentriert

wurden.
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Das eingesetzte Programm ist in Fortran 77 geschrieben und benutzt die von Wolf und Moros
[56] programmierten Routinen fiir den genetischen Algorithmus, den Nelder-Maed-Algorith-
mus aus den Numerical Recipies [61] und das Gear-Verfahren aus der Numerical-Algorithm-
Group-(NAG)-Bibliothek [63].

Bewertung der geschitzten Parameter

Die Bewertung der optimalen Schitzwerte fiir die Parameter erfolgt sowohl hinsichtlich ihrer

physikalischen Bedeutung als auch auf Basis statistischer Methoden.

Geschwindigkeitskonstanten und die zugehorigen Aktivierungsenergien miissen aufgrund
threr physikalischen Bedeutung immer positiv sein. Der Aktivierungsparameter einer
Adsorption, die Adsorptionsenthalpie, mufl negativ sein, da die Adsorption ein exothermer

Vorgang ist [72].

Im Rahmen der statistischen Bewertung der Parameter und der Untersuchung der Beschaf-

fenheit der Zielfunktion in der Nidhe des Optimums wurden die folgenden Aspekte betrachtet:

 Sensitivitit der Zielfunktion auf Anderung einzelner Parameter.
Eine Sensitivititsanalyse ist im eingesetzten Programm standardmifBig vorgesehen.
Berechnet wird, wie der Wert der Zielfunktion bei Anderung eines einzelnen Parameters

um =+ 2 % zunimmt.

e Bestimmtheit von Parameter und Korrelation von Parametern.
Entsprechend den Vorschligen von Bates und Watts [53] wurden ,,Conditional-Joint-
Parameter-Likelihood“-Regionen berechnet, um zu analysieren, wie das Modell (die Ziel-
funktion) auf die gleichzeitige Anderung von zwei Parametern reagiert. Um einer Kontur

ein bestimmtes Konfidenzniveau (1-0) zuzuordnen, muf} die folgende Ungleichung erfiillt

sein:
SSR<SSR,, E% ¥ F, (P,N-P )E (2-22)
mit  SSRp Wert der Zielfunktion fiir den optimalen Parametersatz
P Zahl der Parameter
N Zahl der unabhingigen Datenpunkte

Fo(P,N-P) Quantile der F-Verteilung fiir P und N-P Freiheitsgrade

Fiir P = 2 konnen die Ergebnisse dieser Gleichung in Form eines Hohenliniendiagramms
(Konturdiagramm) dargestellt werden, in dem die beiden Parameter auf der x- und
y—Achse dargestellt werden und die Hohenlinien jeweils ein bestimmtes Konfidenzniveau
anzeigen. In dieser Arbeit werden Konfidenzniveaus von 1%, 5%, 20 % und 50 %
betrachtet (sieche Abbildung 5.5, Seite 94). Bei mehr als zwei Parametern im Modell
miissen mehrere Konturdiagramme erstellt werden. Da jeder Parameter gegen jeden auf-

getragen werden mufl, ergeben sich P:(P-1)/2 Konturdiagramme. Diese Art der
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Darstellung erlaubt das Erkennen von korrelierten Parameterpaaren und Aussagen iiber die

Bestimmtheit der einzelnen Parameter.

Diskriminierung zwischen verschiedenen kinetischen Modellen

Als Kriterium zur Modelldiskriminierung wurde ein F-Test durchgefiihrt, der betrachtet, ob
sich die Varianz von zwei zu vergleichenden Modellen, A und B, signifikant unterscheidet.
Die Hypothese sj = sé wird gegen die Alternative sj > sé fiir Normalverteilungen unter
Berticksichtigung unabhéngiger Stichproben getestet, wobei in diesem Fall die Stichprobe die
Zahl der MeBpunkte darstellt. Das Modell B ist dann signifikant besser als das Modell A
wenn die folgende Ungleichung erfiillt ist [120]:

si
— > Fa(¢4.95) (2-23)

53 B
s°  Varianz der Stichprobe (fiir Modell A bzw. B)
Fy  Quantile der F-Verteilung bei vorgegebenem Konfidenzniveau (1-0)

¢  Freiheitsgrade von Modell A bzw. B

Die Modelldiskriminierung sollte nicht allein auf dem F-Test beruhen. Es ist ebenso wichtig,
den Fit des Modells an die MeBdaten kritisch auf mogliche systematische Abweichungen zu
untersuchen. Dazu eignen sich Parity-Plots (siche Abbildung 5.4).

3.2 Modellierung realer Reaktoren

Wie in der Einleitung (Abschnitt 1.2.2) erldutert wurde, werden fiir die technische Umsetzung
der Oxidation von Ethan zu Essigsdure zwei unterschiedliche Reaktorkonzepte diskutiert:
Zum einen der polytrop betriebene Festbettreaktor und zum anderen der Wirbelschichtreaktor.
Die mathematischen Modelle, die in dieser Arbeit zur numerischen Beschreibung der beiden

Reaktortypen eingesetzt wurden, werden im folgenden vorgestellt.

3.2.1 Modell eines polytropen Festbettreaktors

Die Auswahl eines Reaktormodells richtet sich nach den in der Modellierung verfolgten
Zielen. Ziel in dieser Arbeit war es, die in technischen Festbettreaktoren auftretenden
Temperaturen abzuschitzen und zu bestimmen, ob die Warme der stark exothermen Reaktion

ausreichend schnell abgefiihrt werden kann, um eine Uberhitzung (hot-spot) zu vermeiden.

Die bei exothermen Reaktionen zu erwartenden radialen Temperaturgradienten erfordern ein
Reaktormodell, das sowohl axiale als auch radiale Gradienten betrachtet und damit zwei-
dimensional ist. Es hat sich jedoch gezeigt, da3 ein eindimensionales Modell, bei dem der
radiale Temperaturverlauf mit einer Parabel angendhert wird, zu einer &hnlich guten
Beschreibung der Temperaturprofile fiihrt, wie das echte zweidimensionale Modell [68, 69].

Dieses eindimensionale Reaktormodell wurde fiir die Modellierung von katalytischen Oxida-



3.2 MODELLIERUNG REALER REAKTOREN 45

tionen erfolgreich eingesetzt. Nagel und Adler [69] modellierten die Oxidation von ortho-
Xylol zu Phthalsdureanhydrid, wobei axiale Temperaturgradienten von ca. 45 K und radiale
Gradienten von ca. 30 K auftraten. Es ergab sich eine gute Ubereinstimmung mit den
Messungen und einem ebenfalls eingesetzten zweidimensionalen Reaktormodell. Von
Hofmann [68] wurde das eindimensionale Reaktormodell bei der Modellierung der Oxidation
von Methanol zu Kohlenmonoxid benutzt, wobei starke axiale Gradienten von AT = 140 K

richtig beschrieben wurden.

Da in dieser Arbeit die Aufgabe eine erste Abschitzung der Temperaturgradienten in einem
technischen Festbettreaktor ist, wurde das eindimensionale Reaktormodell mit einem radialem
parabolischen Temperaturprofil als ausreichend genau angesehen. Wie eine Abschétzung der
inneren und dulleren Stoff- und Wiarmetransportwiderstinde (sieche Abschnitt 5.1) ergab,
miissen diese nicht beriicksichtigt werden, so da3 das katalytische Bett als pseudo-homogen
hinsichtlich Temperatur und Konzentration angesehen werden kann. Die im hier eingesetzten
Modell (homogen, eindimensional) enthaltenen Vereinfachungen sind nachfolgend zusam-

mengestellt:

* keine Konzentrations- und Temperatur-Gradienten zwischen Gasphase und Katalysator-

oberflache (pseudo-homogen)
* keine radialen Konzentrations-Gradienten (eindimensional)
* keine axiale Dispersion

* konstanter Druck (Der Druckabfall im Festbett ist gegeniiber dem Gesamtdruck

vernachléssigbar.)
* einheitliche Temperatur des Kiihlmittels entlang der Reaktorlédnge

* @iiltigkeit des allgemeinen Gasgesetzes

Mathematische Modellgleichungen

Die mathematischen Modellgleichungen werden im folgenden abgeleitet. Ein technischer
Festbettreaktor besteht aus vielen parallel durchstromten Reaktorrohren. Fiir die Modellierung
wird ein Rohr als repridsentativer Ausschnitt des Festbettreaktors herausgegriffen. Fiir ein
differentielles Katalysatorelement ergibt sich folgende Stoffbilanz

dn; —U,; dmg,, =0 fiir jede Gasphasenspezies i (2-24)

und folgende Wiarmebilanz, in der zunéchst keine radialen Gradienten beriicksichtigt sind:

> (=h; ;) dmgy =5 (€ ;) dT + b, WATT,, ~Tyy )= 0 (2-25)

i i

dA bedeutet hier die Kontaktfliche, liber die die Wiarme aus dem Katalysatorelement dmg,; an

das Kiihlmittel abgefiihrt werden kann. Wenn fiir den Warmeiibergang vom Katalysator in das



46 3 METHODIK

Kiihlmittel alle drei Teilprozesse (Warmeiibergang Katalysator—Rohrinnenwand, Wérmelei-
tung durch die Reaktorrohrwand sowie Wiarmeiibergang RohrauBenwand—Kiihlmittel) bertick-

sichtigt werden, kann die Warmebilanz-Gleichung (Gl. 2-25) umgeschrieben werden in [70]

or R([T 4 |
= ~h,M,) +————h,(Tg, - T (2-26)
6(mKat /Ve) a DZ Cp,i Qyi i ( ) pKat miin ( K )E
I dyn(d,/d,)  d, O
mit hw :@v + in a in + in E (2_27)
w,in 2Aw da uzw,a

Durch Einsetzen des idealen Gasgesetzes in die Stoffbilanz-Gleichung 2-24 ergibt sich

3p7 /1) _ 0, (2-28)
R 5mKat

Nach Einfiihrung des Expansionsfaktors a =V / Ve und einigen mathematischen Umformun-

gen erhélt man schlieBlich

oa RT a or
=S O, +— : 2-29
Sy, /V,) P Z T 8(my, /V,) (229
¥ _RTL _pi S0 pi 0T (2-30)
5(mKat /Ve) a l a 5(mKat /Ve) T 5(mKat /Ve)

Um den Informationsgehalt dieses Reaktormodells hinsichtlich der Temperaturbeschreibung
zu verbessern, wird zusitzlich ein radiales parabolisches Temperaturprofil angenommen.
Dazu wird im Reaktormodell die Temperatur T durch eine reprdsentative Temperatur T*
ersetzt, die der Temperatur an einer geeignet ausgewdihlten Stiitzstelle entspricht (siehe
Abbildung 3.1), die zwischen r*/ rg = 0,5 und r*/ g = 0,71 liegt [68, 69]. Die optimale Lage
der Stiitzstelle wurde nach Nagel und Adler [69] aus der Biot-Kennzahl Bi berechnet, die den
Wirmetibergangskoeffizienten hy, mit der radialen Warmeleitfahigkeit A.q der Schiittung und
dem Reaktordurchmesser ins Verhéltnis setzt. In der Modellierung der Ethanoxidation ergibt
sich fiir die dort gewéhlten Bedingungen aus der Biot-Kennzahl die Lage der Stiitzstelle zu
r*/ g = 0,63 (mit Bi=hwrr/Ag = 0,735...0,917). Bei der Annahme des parabolischen
radialen Temperaturprofiles muf3 in der Berechnung des Warmedurchgangskoeffizienten hy,

ein Term ergénzt werden:

0
hr H 1 din mn(da /din)_l_ din + m D &g H (2_31)
[f’wzn 2/\w da mzwext 4Amd E [(Fr O ED
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Abbildung 3.1: Schematische Darstellung des radialen parabolischen Temperaturprofiles
(fette Linie); die Positionen der verschiedenen Temperaturen, der Warmeiibergangs-
widerstédnde (hy, in, hw,a) und der Warmeleitung (A4, Aw) sind angegeben.

Das parabolische Temperaturprofil kann an jedem Punkt des Reaktors aus der représentativen

Temperatur T* an der Stelle r*/ rg mit folgender Gleichung konstruiert werden [71].

%+I—Blg

B
T(r)=Ty, +— TR (pe_p, ) (2-32)
2_+1—Eﬁg
Bi (Fr O

Implementierung des Reaktormodells

Das Reaktormodell besteht aus einem gekoppelten Differentialgleichungssystem mit den
Gleichungen 2-29, 2-30 und 2-26. Dieses Differentialgleichungssystem ist fiir bekannte Ein-
gangsbedingungen (P, o, T, Ve, pie) Zu losen. Hierfiir wurde ein Gear-Verfahren benutzt,
das in ein Fortran-Computerprogramm eingebunden ist. Zur Verifizierung des Programms
wurde die von Froment et al. [72, 73] durchgefiihrte Modellierung der Oxidation von ortho-

Xylol zu Phthalsdureanhydrid nachgerechnet.

Der innere Wérmeiibergangskoeffizient hy i, und die radiale Wiarmeleitfahigkeit Anq des
katalytischen Bettes wurden nach Korrelationen von Schliinder und Tsotsas [74] berechnet.
Fiir den duBleren Wiarmeiibergangskoeffizienten, der erheblich grofler als der innere ist, wurde
ein Wert von hy,, = 400 W/m%/K eingesetzt. Dies stellt einen iiblichen Wert flir Rohrbiindel-
wirmetauscher dar [75]. Die Warmeiibergangskoeffizienten und die radiale Wérmeleitfdhig-

keit wurden als konstant liber die gesamte Reaktorlinge angesehen. Dies entspricht dem
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iiblichen Vorgehen [72, 74]. Als Warmeleitfahigkeit des Reaktorrohres, fiir das eine Wand-

stirke von 2 mm angenommen wurde, wird die von Edelstahl verwendet (A, = 15 W m™ K).

3.2.2 Modell eines technischen Wirbelschichtreaktors

Fiir die Modellierung eines Wirbelschichtreaktors konnte auf ein Programm zuriickgegriffen
werden, das von Mleczko et al. [76, 77] an der Ruhr-Universitit Bochum entwickelt wurde.
Das kinetische Modell mu3 unmittelbar in den Source-Code integriert werden. Da auch die
kinetische Modellierung mit Fortran-Programmen ausgefiihrt wurde, konnte die Kinetik aus
dem Programm zur Modellierung der Kinetik unmittelbar in das Programm zur Modellierung
der Wirbelschicht iibernommen werden. Die Berechnung der dynamischen Viskositét erfolgte
im Gegensatz zur urspriinglichen Programmversion in dieser Arbeit nach Lucas [78], da die

urspriinglich verwendete Korrelation nur fiir Gase bei Normaldruck anwendbar war.

In den folgenden Abschnitten werden die Grundlagen der Modellierung eines Wirbelschicht-
reaktors beschrieben. Abbildung 3.2 zeigt auf der linken Seite schematisch eine Wirbel-
schicht. Ein Bett aus feinkdrnigem Katalysator, das auf einem Gasverteilerboden ruht, wird
von unten mit dem Reaktantgasgemisch durchstromt. Ab einer bestimmten Strémungs-
geschwindigkeit, der sogenannten minimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit uns, geht das
Festbett in einen fluid-artigen Zustand iiber. Wird die Gasgeschwindigkeit tiber uy,s hinaus
erhdht, entstehen in einer Wirbelschicht genau wie in einer Blasensiule Blasen’, die durch das
Bett aufsteigen und dabei aufgrund der Koaleszenz in ihrer Grofe wachsen. Aus Unter-
suchungen an blasenbildenden Wirbelschichten (z.B. [79]) ist bekannt, da3 die Blasen von
einer feststoffarmen Schicht, der sogenannten Wolke, umgeben sind und eine Schleppe hinter

sich herziehen.

Bei der Modellierung einer blasenbildenden Wirbelschicht werden entsprechend den Beo-
bachtungen drei Phasen verschiedenen Feststoffgehaltes unterschieden: die feststoffreie
Blasenphase, die feststoffarme Wolkenphase und die feststoffreiche Emulsionsphase, die vom
Gas mit der minimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit uy,s durchstromt wird. Der restliche
Gasstrom flieft mit hoherer Geschwindigkeit (u > uy,s) durch die Blasen- und Wolkenphase.
Meist wird die feststoffreie Blasenphase zusammen mit der Wolkenphase bilanziert, so dal3
sich die Zahl der Phasen auf zwei reduziert: die feststoffarme Blasenphase und die feststoff-
reiche Emulsionsphase. Zwischen den einzelnen Phasen findet Stoffaustausch statt, dessen
Geschwindigkeit mit Hilfe eines Stoffiibergangskoeffizienten kgg beschrieben wird. Diese
Betrachtungsweise geht zuriick auf die sogenannte Zweiphasentheorie der Fluidisierung von

Davidson und Harrison [81].

" Bei bestimmten PartikelgroBen und Bedingungen gibt es auch blasenfreie Wirbelschichten (siehe [80]). In
dieser Arbeit wird ausschlieBlich die blasenbildende Wirbelschicht betrachtet.
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Abbildung 3.2: Grundlagen der Modellierung einer blasenbildenden Wirbelschicht am
Beispiel des Bubble-Assemblage-Modells

ky = f(Hohe) !

Das in dieser Arbeit eingesetzte Bubble-Assemblage-Modell (BAM) ist ein Zweiphasen-
modell von Kato und Wen [82]. Im BAM wird das Katalysatorbett axial in Segmente
unterteilt (Abbildung 3.2, rechts). Die Hohe eine Segmentes entspricht dem lokalen Blasen-
durchmesser. In jedem Segment k werden die beiden Phasen (1. Emulsion, 2. Blase & Wolke)
als ideal durchmischt beschrieben. Die Bilanzgleichungen lauten fiir die Emulsionsphase
(Index E)

0=Ag uyys lesiker = crixl+ksei Vo lesie = crixl

(2-33)
+ z ViiTeik (1= €mr ) Prat Vi K
J

und fiir die Blasenphase (Index Bl), die im BAM die Wolkenphase (Index W) einschlief3t:

0= 4, (uk - ”mf) |.CBl,i,k—1 - CBl,i,kJ_ kg ik Vi I_CBl,i,k _CE,i,kJ
2-34
+ zvi,j Po1ik (L= Ep) Prar Vir & (2-34)

J
Die Bilanzgleichungen werden im Programm fiir jede Komponente 1 und jedes Segment k mit
Hilfe des Wegstein-Algorithmus [83] simultan geldst. Die Volumenanteile der einzelnen
Phasen ergeben sich aus einer Korrelation von Murray [84] und sind von der Hohe liber dem

Gasverteiler abhédngig. Blasen entstehen bereits am Gasverteiler und wachsen in Folge der
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Koaleszenz mit zunehmendem Abstand vom Gasverteiler. Der Blasendurchmesser unmittel-
bar am Gasverteiler, die Blasengeschwindigkeit und das Blasengrofen-Wachstum werden in
dieser Arbeit mit Korrelationen von Werther berechnet [85]. Als Gasverteiler wird ein Diisen-
bodenverteiler mit 800 Offnungen/m® angenommen. Der Stoffiibergangskoeffizient (kgr)
zwischen Emulsion und Blase, der nach einer Korrelation von Sit und Grace [86] berechnet
wird, dndert sich als Funktion der Hohe iiber dem Gasverteiler. Die Porositdt der Emulsions-
phase, die mit der minimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit un,¢ durchstromt wird, wird als
unabhingig von der Stromungsgeschwindigkeit betrachtet und entspricht der Porositét bei uyyy.

Die minimale Fluidisierungsgeschwindigkeit u,r wird nach Wen und Yu [87] berechnet.

Neben dem Bubble-Assemblage-Modell wurde auch das CME-Modell (completely mixed
emulsion) fiir die Simulation von Wirbelschichtreaktoren eingesetzt, um den EinfluB3 der
Riickvermischung in der Emulsion abzuschitzen. In diesem Modell der Wirbelschicht wird
die Emulsionsphase nicht in Abschnitte unterteilt, sondern als ein einziger idealer Riihrkessel
bilanziert. Daher ist der Grad der Riickvermischung im CME-Modell deutlich hoher als nach
dem BAM. Die Blasenphase wird im CME-Modell als festoffrei betrachtet.

Aufgrund der guten Durchmischung des Feststoffes in einer Wirbelschicht wird der Reaktor
als isotherm betrachtet. Aulerdem wurde angenommen, da3 wegen der kleinen Partikel in
einer Wirbelschicht innere und duere Stofftransportwiderstinde keinen Einflul haben. In der
Modellierung wurden Partikelgréf3en von 60 um und 80 um betrachtet. Die Partikel wurden in
die Klasse A nach Geldart [80] eingestuft. Ihre Fluidisierung erfolgt gleichméBig. Bei der
minimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit werden noch keine Blasen gebildet; bei Erh6hung
der Stromungsgeschwindigkeit iiber die Fluidisierungsgeschwindigkeit hinaus expandiert das
Bett zunichst homogen und bildet erst bei Uberschreiten der minimalen Blasenbildungs-

geschwindigkeit Blasen.



4 FErgebnisse zur Katalyse und zum Mechanismus und deren
Diskussion

4.1 Ergebnisse katalytischer Untersuchungen

Die Oxidation von Ethan wurde bei verschiedenen Temperaturen, verschiedenen Wasser-
partialdriicken und bei verschiedenen Verweilzeiten untersucht, um den EinfluB der
Reaktionsbedingungen auf Umsatz und Selektivitdt zu ermitteln und das Reaktionsschema
aufzukliren. Eine Ubersicht iiber die Reaktionsbedingungen wurde im experimentellen Teil
(Abschnitt 2.4) gegeben. Weitere Experimente mit Zudosierung eines Produktes (Ethen bzw.
Essigsdure) wurden durchgefiihrt, um den EinfluB der Reaktionsprodukte auf den
Ethanumsatz und deren Neigung zur Totaloxidation zu studieren. Fiir die Oxidation von Ethen
zu Essigsédure, die eine wichtige Reaktion in der Oxidation von Ethan zu Essigsdure ist, wurde
ebenfalls der Einfluf3 der Temperatur sowie der Einflul von Wasser auf den Reaktionsverlauf

untersucht.

Zunichst werden Ergebnisse von Voruntersuchungen vorgestellt, die dazu dienten, die Eig-
nung des experimentellen Aufbaues fiir die Untersuchung der Ethanoxidation zu zeigen.
Untersucht wurde nicht nur, ob in Abwesenheit eines Katalysators Umsetzungen des Eduktes
Ethan oder der Produkte Ethen und Essigsdure mit Sauerstoff stattfinden, sondern auch, ob die
Reaktion anndhernd isotherm gefiihrt werden kann. Auflerdem werden Ergebnisse zur Stabili-

tit des Katalysators vorgestellt.

Die Hauptprodukte in der katalytischen Oxidation von Ethan an Mo,V 25Nbg. 12Pd.00050x sind
Ethen, Essigsdure und Kohlendioxid. Das wichtigste Nebenprodukt ist Acetaldehyd (Selek-
tivitdt unter 1 %). Weitere Nebenprodukte sind Ethylacetat, Aceton, Methanol, Methan,
Propen und Ethanol. Aufgrund der sehr geringen Konzentration wurden diese Nebenprodukte
nicht in die Abbildungen aufgenommen. Kohlenmonoxid wurde im Temperaturbereich bis
576 K nicht detektiert.

4.1.1 Voruntersuchungen

Blindversuche mit Ethan

Es wurde untersucht, ob Ethan oder die Produkte der Ethanoxidation wie Essigsdure und
Ethen unter typischen Reaktionsbedingungen in Abwesenheit eines Katalysators umgesetzt
werden. Die Katalysatorschiittung wurde bei diesen Versuchen durch eine Schiittung aus
Quarzsplit ersetzt. Die Bedingungen dieser Vorversuche und deren Ergebnisse sind nach-
folgend aufgefiihrt.

" Die in diesem Abschnitt prisentierten Ergebnisse sind zur Veréffentlichung eingereicht worden [47].
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Folgende Bedingungen wurden eingestellt:
Reaktorfiillung 10 ml Quarz (PartikelgroBBe 350...630 um)
Partialdriicke =~ C;Hg : Oz : HoO : N, =640 : 130 : 320 : 510 kPa
Temperatur 523, 548, 573, 598 K

Volumenstrom Vg, =2.5 ml/s

Bei einer Reaktortemperatur von T =523 K und T = 548 K wurde Ethan nicht umgesetzt. Bei
T = 548°C konnte Acetaldehyd in Spuren nachgewiesen werden. Die Konzentration lag an der
Nachweisgrenze des FIDs, die etwa 3 ppm betrdgt. Bei T=1573 K und T =598 K werden
Spuren an Ethen, Ethanol, Acetaldehyd und Methanol gefunden. Bei der hdchsten Temperatur
von T =598 K wurde Ethen mit einer Ausbeute von Ycous =0,1 % gebildet. Sowohl die
Kohlenmonoxid- als auch die Kohlendioxidkonzentration blieb bei allen Versuchen unter der

Nachweisgrenze des WLDs (ca. 150 ppm bzw. 250 ppm).

Blindversuche mit Essigsdure

Folgende Bedingungen wurden eingestellt:
Reaktorfiillung 10 ml Quarz (PartikelgréBe 350...630 um)
Partialdriicke HOac : O, : HyO : N, =22:130:330: 530 kPa
Temperatur 523,548,573 K

Volumenstrom Vg, =2,5 ml/s

Bei Temperaturen bis einschlieBlich 573 K wurden keine Produkte nachgewiesen. Essigsdure

ist unter diesen Bedingungen stabil gegen Oxidation durch Sauerstoff.

Blindversuche mit Ethen

Zur Untersuchung der Blindreaktionen wurde ein hoher Ethenpartialdruck gewéhlt. Dadurch
treten Blindreaktionen in groBerem Umfang auf als bei der Oxidation von Ethan zu Essig-
sdure, in der die Partialdriicke von Ethen deutlich geringer sind (< 20 kPa). Folgende Be-

dingungen wurden eingestellt:
Reaktorfiillung 10 ml Quarz (PartikelgroBBe 350...630 um)
Partialdriicke =~ C;Hs: Oz : HyO : N, =640 : 130 :320: 510 kPa
Temperatur 523, 548, 573 K

Volumenstrom  V, =2,5 ml/s

Bei den hier gewiéhlten Reaktionstemperaturen bis zu 573 K blieb der Ethenumsatz unter 1 %.
Bei T =523 K konnen keine Reaktionsprodukte nachgewiesen werden. Ab T = 548 K wurden
Spuren an Ethanol gefunden. Bei T = 573 K konnte aulerdem Kohlenmonoxid (Yco = 0,1 %),

Kohlendioxid (Yco2 = 0,2 %) und Acetaldehyd in Spuren nachgewiesen werden. Die Summe
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der Ausbeuten an Ethanol und Acetaldehyd lag unter 0,1 %. Das Verhéltnis Acetaldehyd zu
Ethanol betrug etwa 5 zu 1.

SchluBfolgerungen aus den Blindversuchen

Die oben beschriebenen Blindversuche haben gezeigt, dall der experimentelle Aufbau fiir die
Untersuchung der katalytische Oxidation von Ethan zu Essigsdure geeignet ist. Da keine
nennenswerte Umsetzung von Ethan, Ethen oder Essigsdure im quarz-gefiillten Reaktor
gefunden wurde, konnen die in den folgenden Abschnitten beschrieben Ergebnisse bis zu
einer Temperatur von ca. 573 K eindeutig auf die katalytische Umsetzung zuriickgefiihrt

werden.

Messungen zur Isothermie

Zunichst wurde getestet, ob die Ethanoxidation mit unverdiinntem Katalysator annédhernd iso-

therm durchgefiihrt werden kann.

Die Oxidation von Ethan wurde mit unverdiinntem Katalysator bei den unter Abbildung 4.1
angegebenen Bedingungen durchgefiihrt. Wahrend des Versuchs wurden Temperaturprofile
entlang der Reaktorachse gemessen. Diese Temperaturprofile sind in Abbildung 4.1 dar-
gestellt. Die Tabelle 4.1 enthilt die Selektivititen und Umsédtze, die zu den jeweiligen

Temperaturprofilen gehdren.
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Abbildung 4.1: Temperaturprofile in axialer Richtung bei der Oxidation von Ethan mit
unverdiinntem Katalysator (Charge 1);

Partialdriicke CoHg : O, : H;O : N> =640 : 130 : 320 : 510 kPa, Tsaizpad = 514 K,
Vgrp= 10,0 ml/s; myy 11,5 g (Vi = 10 ml)
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Tabelle 4.1: Selektive Ethanoxidation mit unverdiinntem Katalysator, Bedingungen
siche Abbildung 4.1

nach Vsrp Xcame Xoz SHoac  Scama Scoz Sco

Std. (ml/s) (%) (%) (%) (%) (%) (%)
1 10,0 9 100 13 28 49 8
22 10,0 9 100 19 28 49 4
27,5 10,0 1,3 13 66 4 30 -

Die Ergebnisse zeigen, dal3 es in der Oxidation von Ethan zu Essigsdure im katalytischen Bett
zu starken Temperaturgradienten (Hot-Spots) kommen kann, wenn unverdiinnter Katalysator
eingesetzt wird. Die Temperaturprofile dnderten sich iiber die Versuchsdauer. Das Tempe-
raturmaximum wanderte im Verlauf des Experimentes langsam in Richtung des Endes der
Katalysatorschiittung. Die Messung wurde so lange fortgefiihrt, bis das Temperaturmaximum
das Schiittungsende erreicht hatte. Ab diesem Zeitpunkt (nach 25 h) war die Schiittung
anndhernd isotherm. Die maximale Temperatur, die in der Schiittung auftrat, betrug 717 K.
Beim Entnehmen des Katalysators zeigte sich, dal} einige Partikel zu etwa 3 bis 5 mm grof3en

Kornern zusammen gesintert waren.

Der Sauerstoffumsatz betrug 100 % solange der Hot-Spot beobachtet wurde. Nach 27,5 h war
der Sauerstoffumsatz auf 13 % zurlickgegangen. Damit verbunden war ein Anstieg der
Selektivitdt zu Essigsdure und ein Riickgang der Selektivititen zu Ethen und Kohlendioxid.
Kohlenmonoxid wurde nur bei den hohen Temperaturen (> 620 K) detektiert. Nach den 27,5 h
war die Aktivitit des Katalysators auf etwa 1/6 der Aktivitit von frischem Katalysator gesun-
ken. Die Selektivitit zu Kohlendioxid betrug 30 % nach 27,5 h; bei dhnlichen Bedingungen
wird mit frischem Katalysator (mit Quarz verdiinnt, siche unten) eine deutlich geringere
Selektivitdt zu Kohlendioxid von Sco, = 14 % gefunden. D.h., durch die hohen Temperaturen

wird der Katalysator weniger selektiv fiir die gewlinschten Produkte Ethen und Essigséure.

Das Wandern des Temperaturmaximums kann wie folgt erkldrt werden: Die Reaktionen
finden nur in einem kleinen Bereich des Katalysatorbettes statt. Danach ist der verfiigbare
Sauerstoff verbraucht, so dall in dem Teil des Bettes hinter dem Hot-Spot die Temperaturen
niedrig sind. Bei den hohen Temperaturen im Hot-Spot desaktiviert der Katalysator. Der
desaktivierte Katalysator ist nun nicht mehr aktiv genug, um die Reaktion zu ziinden, so daf3
der Ort der Ziindung immer weiter Richtung Schiittungsende verschoben wird. Nachdem die
gesamte Schiittung auf diese Weise desaktiviert ist, fallt die Reaktionstemperatur und damit

auch der Umsatz stark ab.
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Da es fiir die Auswertung kinetischer Messungen zweckméBig ist, diese unter anndhernd
isothermen Bedingungen durchzufiihren, wurde bei den im folgenden beschriebenen Mes-
sungen zur Kinetik und zur Stabilitit des Katalysators verdiinnter Katalysator eingesetzt.
Beispielhafte Temperaturprofile mit verdiinntem, nicht desaktiviertem Katalysator sind fiir
T=539K und T=576K fiir zwei verschiedene Katalysatormassen in Abbildung 4.2
dargestellt. Der Temperaturgradient betrdgt bei den Messungen bei 539 K etwa 3...4 K und bei
den Messungen bei 576 K etwa 6...8 K.
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Abbildung 4.2: Temperaturprofile fiir T =539 K und T = 576 K fiir Quarz-verdiinnten
Katalysator (Charge 2); mga = 4 g (), 12 g (*); Vgrp= 10,0 ml/s; Partialdriicke
CyHg : O2: H,O : N, =640 : 130 : 320 : 510 kPa

Stabilitdt des Katalysators

Zur Uberpriifung der katalytischen Stabilitiit des Katalysators wurden in regelmiBigen Ab-
stinden Messungen an einem StandardmeBpunkt durchgefiihrt; die Bedingungen am Stan-
dardmeBpunkt sind in der Bildunterschrift von Abbildung 4.3 angegeben. Zwischen den
einzelnen Messungen am StandardmeBpunkt wurden Experimente bei anderen Bedingungen
durchgefiihrt. Dabei betrug die Reaktionstemperatur bis zu 576 K. Die Partialdriicke von
Ethan (600 bis 1000 kPa), Sauerstoff (40 bis 140 kPa) und Wasser (0 bis 320 kPa) wurden
ebenfalls variiert (die angegebenen Werte beziehen sich auf den Reaktoreingang). In einigen

dieser Messungen wurde vollstandiger Sauerstoffumsatz erzielt.

Die Ausbeuten an Essigsdure, Ethen und Kohlendioxid, die am StandardmeBpunkt erzielt

wurden, sind in Abbildung 4.3 als Funktion der Betriebsdauer des Katalysators aufgetragen.
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Abbildung 4.3: Ausbeuten in der Ethanoxidation in Abhéngigkeit von der Betriebsdauer;
Bedingungen: Co;Hg : O : H O : N, =6,0: 1,2 : 3,0 : 4,8 bar; mg, = 6,013 g (Charge 1);
VSTP= 2,5 mISTp/s; TKat =539 K

Als Betriebsdauer wurde die Zeit unter Reaktionsgas gezédhlt. Nach einem anfianglichen
leichten Riickgang der Ausbeuten an Essigsdure und Kohlendioxid und einem schwachen
Anstieg der Ausbeute an Ethen bleiben die Ausbeuten konstant. D.h. der Katalysator zeigt
nach einer kurzen Einlaufphase iiber einen langen Zeitraum trotz zwischenzeitlich variieren-

der Bedingungen gleichbleibende katalytische Eigenschaften.

In den Experimenten zur Kinetik wurde keine Katalysatorfiillung ldnger als 100 h verwendet.
AuBlerdem wurden in die Arbeit nur Ergebnisse einbezogen, die nach der Einlaufphase
erhalten wurden. Die Zeit der Einlaufphase konnte dadurch verkiirzt werden, dal3 jede neue
Katalysatorschiittung zunichst fiir 2 bis 3 Stunden bei hoherer Temperatur (576 K) fir die

Ethanoxidation eingesetzt wurde.

4.1.2 Abhéngigkeit der Produkt-Selektivititen vom Umsatz bei der
Ethanoxidation

Die Abhéngigkeit der Produkt-Selektivititen vom Umsatz wurde untersucht, indem die
Verweilzeit variiert wurde. Die gemessenen Selektivititen sind in Abbildung 4.4 als Funktion
des Ethanumsatzes dargestellt. Die Selektivititen zu Essigsdure und zu Ethen dndern sich
stark mit zunehmender Verweilzeit; dagegen findet man fiir Kohlendioxid nur eine geringe
Zunahme von ca. Scox = 15 % beim geringsten Ethanumsatz auf Sco, =20 % bei groflerem
Ethanumsatz (Xcope = 2,5 %). Die Selektivitit zu Ethen féllt von Scops =85 % mit zu
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Abbildung 4.4: Selektivitidten zu den Reaktionsprodukten Ethen, Essigsdure und
Kohlendioxid als Funktion des Ethanumsatzes ohne Wasser im Eduktstrom
Bedingungen: T =503 K; Tyrrp = (1,5...65)'103 kgkar s m'3;

pcane = 650 kPa; po, = 130 kPa; P= 1,3 MPa

nehmendem Ethanumsatz auf Scons =2 % bei einem Ethanumsatz von Xcops = 2,5%. Im
Gegensatz dazu steigt mit dem Ethanumsatz die Selektivitit zu Essigsdure von etwa
Stoac =20 % auf Spp.. =80 % an. Bei sehr kleiner Verweilzeit und damit sehr geringen
Ethanumsitzen (<0,3 %) fillt die Essigsdurekonzentration unter die Nachweisgrenze; die

Selektivititen konnen dann nicht mehr angegeben werden.

Diese Ergebnisse deuten darauf hin, da3 Ethen als Primérprodukt bei der Oxidation von Ethan
gebildet wird und anschliefend in einer Folgereaktion zu Essigsdure umgesetzt wird. Kohlen-
dioxid wird ebenfalls als Primdrprodukt gebildet, da es auch beim geringsten Ethanumsatz
(Xcam6 = 0,14 %) mit signifikanter Selektivitét gebildet wird. Die Zunahme der Kohlendioxid-
selektivitdt mit dem Ethanumsatz deutet an, daB Ethen und/oder Essigsdure teilweise zu
Kohlendioxid umgesetzt werden. Zur Kldrung wurden Experimente durchgefiihrt, bei denen

Ethen bzw. Essigsdure dem Eduktstrom zugegeben wurde (siehe Abschnitt 4.1.5, 4.1.6).

4.1.3 Einflull der Wasserkonzentration im Eduktstrom auf die
Produktverteilung bei der Ethanoxidation

Der Einflul der Wasserkonzentration im Eduktstrom wurde bei T = 519 K untersucht. Die
Partialdriicke von Ethan und Sauerstoff wurden konstant gehalten. Bei konstantem Gesamt-
druck von 1,5 MPa wurde der Partialdruck von Wasser variiert, indem Stickstoff teilweise

durch Wasser ersetzt wurde.
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Abbildung 4.5: Umsatz an Ethan und Ausbeute an Ethen, Essigsdure und Kohlen-
dioxid als Funktion des Wasserpartialdruckes am Reaktoreingang;

Bedingungen: T = 519 K; Tmrre = 1,96-10* kg s'm™; ma = 6,0 g; peans = 6,0 bar;
poz2 = 1,2 bar; P =1,5 MPa)

Der Umsatz von Ethan und die Ausbeute an Ethen, Essigsdure und Kohlendioxid sind in
Abbildung 4.5 als Funktion des Wasserpartialdruckes am Reaktoreingang dargestellt. Der
Ethanumsatz nimmt von 4,0 % ohne Wasser im Edukt auf 4,7 % bei pmo. = 0,1 MPa zu und
danach allméhlich wieder ab, wenn der Wasserpartialdruck weiter erhoht wird. Die Ausbeute
an Ethen sinkt mit zunehmendem Wasserpartialdruck stark ab. Dagegen wird fiir die Ausbeute
an Essigsdure ein Maximum von Ypyou = 3,0 % bei einem Wasserpartialdruck am Reaktor-
eingang von etwa pmo. = 0,15 MPa gefunden. Die Ausbeute an Kohlendioxid ist unabhéngig
vom Wasserpartialdruck. Der Einflul des Wassers wird noch deutlicher beim Vergleich der
Selektivitdten (nicht abgebildet). Die Selektivitit zu Ethen fdllt von 32 % ohne Wasser im
Edukt auf 4 % bei pmo. = 0,3 MPa; im Gegensatz dazu steigt die Selektivitit zu Essigsdure
von 45 % auf 74 % an.

Es muf} betont werden, dall Wasser selbst ein Reaktionsprodukt ist. Somit ist die Oxidation
von Ethan an MoV 25Nbg 12Pdg.000s0x in bezug auf Wasser eine autokatalytische Reaktion,
da Wasser bis zu einem bestimmten Wasserpartialdruck die Oxidation von Ethan be-

schleunigt.

Der Riickgang des Ethanumsatzes bei hohen Wasserpartialdriicken kann der Adsorption von
Wasser oder auch von Essigsdure an aktiven Zentren des Katalysators zugeschrieben werden.
Dies fiihrt dazu, da3 die Geschwindigkeit der Ethanoxidation herabgesetzt wird. Um heraus-

zufinden, ob die Geschwindigkeit der Ethanoxidation durch Adsorption von Essigsdure
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herabgesetzt wird, wurden Experimente durchgefiihrt, in denen dem Eduktstrom Essigsdure

zugegeben wurde (siehe weiter unten, Abschnitt 4.1.5).

4.1.4 Abhéangigkeit der Produktbildung bei der Ethanoxidation von der
Verweilzeit fiir unterschiedliche Temperaturen und Wasserkonzen-
trationen im Eduktstrom

Diese Experimente wurden mit dem Ziel durchgefiihrt, weitere Erkenntnisse zum Reaktions-
schema zu erlangen. Dariliber hinaus dienen die Daten als Basis fiir die in Abschnitt 5

beschriebene kinetische Modellierung der Reaktion.

Es wurden mehrere Mefireihen mit jeweils gleicher Edukt-Zusammensetzung durchgefiihrt,
bei denen jeweils die Verweilzeit variiert wurde. Insgesamt wurden drei verschiedenen Edukt-
zusammensetzungen bei drei verschiedenen Temperaturen (T = 503 K, 539 K, 576 K) unter-

sucht; die Ergebnisse sind in Abbildung 4.6 dargestellt.

Die Anderungen der Produkt-Selektivititen, die in Abbildung 4.4 gezeigt wurden, kénnen in
Abbildung 4.6a wiedergefunden werden. Bei kurzer Verweilzeit und damit geringem
Ethanumsatz wird Ethen als Hauptprodukt der Ethanoxidation gebildet; der Partialdruck von
Ethen betrdgt maximal pcops = 2,5 kPa bei einer Verweilzeit von Tpeq = 10... 15-10° kg s m>.
Bei langerer Verweilzeit und damit groBerem Ethanumsatz nimmt der Partialdruck von Ethen
stark ab, und Essigsdure wird als Hauptprodukt der Ethanoxidation gebildet. Im Gegensatz
dazu wird bei den Experimenten bei T =503 K mit Wasser im Edukt (Abbildung 4.6b und
Abbildung 4.6¢) nicht klar, ob Essigsdure hier auch in einer Folgereaktion mit Ethen als
Zwischenprodukt gebildet wird. Essigsdure und Kohlendioxid werden als Hauptprodukte
gebildet; Ethen entsteht nur in geringen Mengen (Scans > 2 %). Dieses Ergebnis kann durch
die beschleunigte Umsetzung von Ethen zu Essigsdure in Gegenwart von Wasser erklirt
werden, die bereits im vorherigen Abschnitt beschrieben wurde. Die Folge der beschleunigten
Ethen-Umsetzung ist eine reduzierte Konzentration des Zwischenproduktes Ethen, wie sie in
Abbildung 4.6¢ erkennbar ist.

Auch der in Abbildung 4.5 fiir T = 519 K gefundene Effekt von Wasser auf den Ethanumsatz
wird in diesen Experimenten fiir die geringer Temperatur von T=503 K bestitigt (Abbildung
4.6a, b und c). Die umgesetzte Menge an Ethan, berechnet aus der Summe des Ethen-,
Essigsdure- und des halben Kohlendioxid-Partialdruckes, ist in Abbildung 4.6b am hdochsten.
Durch Vergleich mit Abbildung 4.6a und Abbildung 4.6c wird sowohl der positive Einfluf3
geringer Wasserpartialdriicke auf die Ethanoxidation deutlich, als auch der negative Effekt
hoher Wasserpartialdriicke.

Im Gegensatz zu den Ergebnissen bei den niedrigen Temperaturen (T=503 K, T =539 K)
wurden bei der hochsten Temperatur T =576 K im Hinblick auf das Reaktionsschema

der Ethanoxidation andersartige Ergebnisse erhalten. Ohne Wasser im Edukt werden Ethen,
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Abbildung 4.6: Partialdriicke der Reaktionsprodukte als Funktion der modifizierten
Verweilzeit bei 3 Temperaturen und 3 Wasserpartialdriicken am Reaktoreingang;
Bedingungen: P, = 1.3/ 1.4/ 1.6 MPa fiir ppao. =0/ 108 / 320 kPa;

Peatis.e = 640...650 kPa; poa.e = 128...130 kPa)
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Essigsdure und Kohlendioxid parallel gebildet
(Abbildung 4.6g). Das Auftreten einer Folge-
reaktion von Ethan {iber Ethen zu Essigséure, die
bei der niedrigen Temperatur offensichtlich war,
ist hier nun vollkommen iiberdeckt durch die
parallelen Reaktionen von Ethan zu Ethen und
von Ethan zu Essigsdure. Diese Ergebnisse
deuten auf eine starke Temperaturabhingigkeit
bestimmter Reaktionsschritte hin, die dazu fiihrt,
daB es mit steigender Temperatur zu einem
Wechsel des Reaktionsverlaufs von einer Folge-
reaktion iiber Ethen zu Essigsdure hin zu einer
Parallelreaktion mit paralleler Bildung von Ethen

und Essigsdure kommt.

Beim mittleren Wasserpartialdruck und niedriger
Temperatur (T =503 K, T=539 K) wird Ethen
nur in geringen Mengen gebildet (Abbildung
4.6b). Im Gegensatz dazu wird bei T=576 K
(Abbildung 4.6h) keine Unterdriickung der
Ethenbildung durch Zugabe von Wasser zum
Eduktstrom beobachtet. Erst die weitere Er-
hohung des Wasserpartialdruckes auf pmoe=
320 kPa fiihrt zum Riickgang der Selektivitit zu
Ethen und damit zum Anstieg der Selektivitit zu
Essigsdure (Abbildung 4.61).

Die Ergebnisse zeigen, dall bei hohen Tempera-
turen hohere Wasserpartialdriicke nétig sind, um
die Ethenbildung zuriickzudringen und gleich-
zeitig die Bildung von Essigsdure mit moglichst
hoher Selektivitéit zu erreichen. Dagegen wird bei
niedriger Temperatur auch ohne Wasserzugabe
zum Edukt eine hohe Essigsdureselektivitit bei

langerer Verweilzeit gefunden.
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4.1.5 Oxidation von Ethan/Essigsdure-Mischungen

Die Experimente zur Oxidation von Ethan/Essigsdure-Mischungen wurden durchgefiihrt, um
herauszufinden, ob Essigsdure zu Kohlendioxid umgesetzt wird und ob Essigsdure die

Oxidation von Ethan hemmt.

Ethan wurde zundchst mit Sauerstoff im Beisein von Wasser ohne Zugabe von Essigsdure
zum Eduktstrom oxidiert. Danach wurde Stickstoff teilweise durch Essigsdure ersetzt. Die

Ergebnisse der Versuche sind in Tabelle 4.2 dargestellt.

Durch Zugabe von Essigsdure zum Eduktstrom wurde 1,5-mal mehr Kohlendioxid gebildet.
Da die Blindversuche gezeigt haben, daB3 Essigsdure ohne Katalysator nicht umgesetzt wird,
ist die zusétzlich gebildete Menge an Kohlendioxid eindeutig auf die katalytische Oxidation
von Essigsdure zurlickzufiihren. Essigsdure wird also an dem Katalysator

MoV 25Nbog 12Pdo 0005Ox teilweise zu Kohlendioxid umgesetzt.

Bei Zugabe von Essigsdure zum Eduktstrom wurde die umgesetzte Menge an Ethan nicht
beeinfluflt. In Abschnitt 4.1.3 konnte nicht unterschieden werden, ob der Riickgang der
Geschwindigkeit der Ethanoxidation bei hohen Wasserpartialdriicken (sieche Abbildung 4.5)
auf die Blockade von katalytisch aktiven Zentren durch Wasser oder aber durch Essigsdure
zuriickzufiihren ist. Da Essigsdure die Oxidation von Ethan — wie hier gezeigt — nicht beein-
fluBt, kann die Abnahme der Geschwindigkeit der Ethanoxidation als hemmende Adsorption

von Wasser gedeutet werden.

Tabelle 4.2: Einflufl der Zugabe von Essigsdure zum Eduktstrom in der Ethanoxidation
auf den Ethanumsatz und die Ausbeuten der Haupt- und Spurenprodukte

Bedingungen: T = 540 K; mgy = 6,0 g; Tmrre = 9,8:10° kg's'm™;

Pcane : Poz : P20 (PHOac T Pn2) = 600 : 120 : 300 : 480 kPa;

Essigsdure-Partialdruck im Edukt in kPa 0 26
Umsatz in % Xcom6 3,47 3,51
Ausbeutein%  Yiow 241 1 197
Ycon4 0,075 0,069
Yco2 0,96 1,42
Y cuzon 0,003 0,006
YHac 0,003 0,003
Y Aceton 0,009 0,024

YacOet 0,010 0,023
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Die Bildung der Nebenprodukte wurde durch die Zugabe von Essigsdure zum Edukt
beeinfluflit. Mit Zugabe der Essigsdure nahm die Bildung der Spurenprodukte Methanol,
Aceton und Ethylacetat zu. Dies zeigt, dal Essigsdure an der Bildung dieser Nebenprodukte
beteiligt ist. Die Bildung von Acetaldehyd wird durch Essigsdure nicht beeinfluf3t.

4.1.6 Oxidation von Ethen und von Ethan/Ethen-Mischungen

Die Oxidation von Ethen sowie die Oxidation von Ethan/Ethen-Mischungen wurde mit dem
Ziel durchgefiihrt, den postulierten starken Einflul von Wasser auf die Umsetzung von Ethen
zu Essigsdure zu bestitigen. Wie zuvor wurden verschiedene Wasserpartialdriicke am Reak-

toreingang eingestellt.

Die Ergebnisse der Oxidation von Ethen bei T = 520 K zeigt Tabelle 4.3 fiir drei verschiedene
Wasserpartialdriicke am Reaktoreingang. Alle Experimente wurden bei konstanter Verweil-
zeit durchgefiihrt. Der Sauerstoffpartialdruck entsprach etwa demjenigen in der Oxidation von
Ethan. Es wurden verschiedene Wasserpartialdriicke bei gleichem Gesamtdruck eingestellt,
indem Stickstoff bei gleichbleibendem Gesamtvolumenstrom teilweise durch Wasser ersetzt

wurde.

Der Umsatz von Ethen betrug Xcops = 18,9 % ohne Wasser im Eduktstrom und nahm bei
50 kPa Wasserpartialdruck im Eduktstrom auf Xcops = 77,2 % zu. Eine weitere Erhohung des
Wasserpartialdruckes auf 200 kPa fiihrte zu praktisch vollkommenem Umsatz von Ethen. Die
Zugabe von Wasser hatte auch einen Anstieg der Selektivitdt zu Essigsdure von 73,3 % auf
92,9 % zur Folge. Dieser Anstieg der Selektivitit mit zunehmendem Ethenumsatz ist ein
ungewohnliches Ergebnis fiir eine Selektivoxidation; {iblicherweise sinkt mit zunehmenden
Umsatz des Kohlenwasserstoffes die Selektivitidt zum partiellen Oxidationsprodukt aufgrund
der Oxidationsempfindlichkeit des Produktes, oder die Selektivitdt bleibt bei stabileren

Produkten wie z.B. Maleinsdureanhydrid anndhernd konstant.

Tabelle 4.3: Ethen- und Sauerstoffumsétze, Selektivititen sowie Raumzeitausbeute
(RZA) von Essigsdure in der Oxidation von Ethen mit Sauerstoff bei verschiedenen
Wasserpartialdriicken im Eduktgas bei T =520 K; mg, = 2,03 g;

Po2 : PcaH4 - (szo + pNZ) =120:10:400 kPa, T RTP = 1,15'103 kg-s-m'3

PH20,¢ / kPa 0 50 200
Xcoma /% 18,9 77,2 99,4
Xo2 /% 1,8 7,6 9,9
S 1% By ws 09
Scox ! % 23,8 10,4 6,8

RZAnoac  / gnoac kg b 60,2 298 401
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Abbildung 4.7: Ethenumsatz und Produktausbeuten bei der Oxidation von Ethan/Ethen-
Mischungen mit Sauerstoff bei verschiedenen Temperaturen und Wasserpartialdriicken;
Bedingungen: pcane : peana : poz = 600 : 30 : 120 kPa; mg, = 6,0 g;

Tmrre = (11,7/10,8 /10,0)10° kg-s'm™ bei T =443 /479 / 517 K

Um herauszufinden, ob die Ergebnisse zur Ethenoxidation auch im groBen Uberschul von
Ethan giiltig sind, wurde die Oxidation mit verschiedenen Ethan/Ethen-Mischungen durch-
geflihrt. Wie zuvor wurde der Wasserpartialdruck im Eduktstrom variiert. Die Verweilzeit, die
anndhernd konstant gehalten wurde, ist jedoch gegeniiber der Ethenoxidation lidnger. Die
Experimente wurden bei niedrigeren Temperaturen (T = 443 / 479 / 517 K) durchgefiihrt, da
die zuvor beschriebenen Ergebnisse gezeigt haben, dal3 die Ethenoxidation erheblich schneller
ist als die Ethanoxidation. Die Ergebnisse zur Oxidation der Ethan/Ethen-Mischungen
(Ethan : Ethen = 20:1) zeigt Abbildung 4.7 fiir verschiedene Wasserpartialdriicke und
Temperaturen. Der Umsatz an Ethen wurde unter der Annahme berechnet, dal Ethan nicht
umgesetzt wird. Diese Annahme ist bei T =443 K und T =479 K gerechtfertigt, da Versuche
zur Ethanoxidation ohne Ethen im Eduktstrom keinen Umsatz ergaben; bei T =517 K stellt
diese Annahme eine Niherung dar, da die Umsetzung von Ethan geringfligig zur Produkt-

bildung beitrégt.

Die Ergebnisse bestitigen die bedeutende Rolle, die Wasser bei der Oxidation von Ethen zu
Essigsdure spielt. Bei T =443 K war der Umsatz ohne Wasser im Edukt unmeBbar klein.
Durch Zugabe von Wasser zum Eduktstrom (pp20 = 100 kPa) kann jedoch bereits bei dieser
Temperatur ein vollstdndiger Umsatz von Ethen erzielt werden. Eine weitere Erhdhung des
Wasserpartialdruckes fiihrte zum Riickgang des Ethenumsatzes. Es gibt daher einen optimalen

Wasserpartialdruck fiir die Oxidation von Ethen zu Essigsdure. Dieses Ergebnis ist eine
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Analogie zur Ethanoxidation, bei der ebenfalls ein Optimum fiir den Wasserpartialdruck
gefunden wurde (sieche Abbildung 4.5). Die iibrigen Produkte, die detektiert wurden, waren
Acetaldehyd, Aceton, Methanol und Ethanol. Die Ausbeute an diesen Nebenprodukten nahm
mit steigender Temperatur und mit sinkendem Wasserpartialdruck ab. Die Abnahme der
Nebenprodukte mit steigender Temperatur ist mit einer Zunahme der Ausbeute an
Kohlendioxid verbunden. Dies deutet darauf hin, dafl die Nebenprodukte bei hoherer Tem-

peratur zu Kohlendioxid umgesetzt werden.

4.1.7 Mechanistische Aspekte

Zur Aufklirung des Mechanismus der Sauerstoffaktivierung wurden Transientenexperimente
im Vakuum im Temporal-Analysis-of-Products-(TAP)-Reaktor am verwendeten Katalysator
durchgefiihrt (siche Anhang A-1). Um Informationen iiber die Adsorption von Sauerstoff an
der oxidierten Katalysatoroberfliche und iiber einen mdglicherweise stattfindenden Sauer-
stoffaustausch zwischen Gasphase und Katalysatoroberfliche zu gewinnen, wurde eine Gas-
mischung '®0, /Ne (1:1) bei T= 539K iiber den Katalysator gepulst. Das Antwortsignal
zeigte exakt die gleiche Form wie das des Inertgases Neon, bis auf die leichte Verschiebung
aufgrund des unterschiedlichen Knudsen-Diffusionskoeffizienten. Produkte, die auf einen
Sauerstoffaustausch mit der Oberfliche oder dem Volumen des Katalysators hindeuten, wie
00 oder 1602, wurden nicht detektiert. D.h. es findet weder eine Adsorption noch eine

Aktivierung von Sauerstoff auf der oxidierten Katalysatoroberfldche statt.

Mit Ethen wurden weitere TAP-Experimente durchgefiihrt. Bei der Oxidation von Ethen unter
hoherem Druck (siche Abschnitt 4.1.6) wurde eine starke Abhingigkeit der Reaktions-
geschwindigkeit fiir die Umsetzung von Ethen vom Wasserpartialdruck gefunden. Daher sind
Experimente im Vakuum, bei denen der Wasserpartialdruck minimal ist, interessant. Bei den
TAP-Experimenten muflte die Temperatur gegeniiber den Experimenten bei Normaldruck
stark erhoht werden, um einen signifikanten Umsatz an Ethen zu erzielen. Bei T =573 K
wurde eine 1:1-Neon/Ethen—Mischung {iiber den Katalysator gepulst. Die normierten
Antwortsignale der Reaktionsprodukte Acetaldehyd (Hac), Kohlenmonoxid und Kohlendioxid
zeigt Abbildung 4.8.

Die Form und die Abfolge der Antwortsignale zeigt, daB Kohlendioxid und Kohlenmonoxid
in einer Folgereaktion tliber Acetaldehyd als Zwischenprodukt aus Ethen gebildet werden. Die
Ergebnisse sind deutlich verschieden von den Ergebnissen, die bei erhohtem Druck in
stationdren Experimenten erzielt wurden. Essigsdure wurde nicht detektiert; dafiir wurden
jedoch Acetaldehyd und Kohlenmonoxid als Reaktionsprodukte gefunden, die unter
stationdren Bedingungen praktisch nicht gebildet wurden. Die Selektivitit zu COx (CO und
CQOy) ist in den TAP-Experimenten deutlich hoher. Die Bildung von COy unter Abwesenheit

von Gasphasensauerstoff zeigt, dal Gittersauerstoff an unselektiven Oxidationsschritten
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Abbildung 4.8: Normierte Antwortsignale nach Ethen/Neon-(1:1)-Pulsen
Mgy =210 mg; T =573 K; Xcama = 19 %, Scoz =23 %, Sco =25 %; Spac =52 %

beteiligt ist. Dariiber hinaus zeigen die Ergebnisse, dal die Gegenwart von Wasser und/oder
Sauerstoff in der Gasphase notig ist, um Ethen effektiv und selektiv zu Essigsdure zu

oxidieren.

Weitere TAP-Experimente, in denen C,H4/O,/Ne oder C,Hs/H,O/O,/Ne—Pulse iiber den
Katalysator gegeben wurden, fithrten weder zur Bildung detektierbarer Mengen an Essigsdure

noch zu einer signifikanten Erh6hung des Ethenumsatzes.

4.2 Diskussion

Die folgende Diskussion ist zundchst auf des Reaktionsschema und den Mechanismus der
katalytischen Reaktion ausgerichtet. SchlieBlich werden Schlufolgerungen fiir eine Maxi-

mierung der Essigsdureausbeute gezogen.

4.2.1 Reaktionsschema und Mechanismus

Nach Thorsteinson et al. [11] erfolgt die Bildung von Essigsdure in einer Folgereaktion iiber
Ethen als Zwischenprodukt; die Bildung von COy ist nach Thorsteinson et al. [11] Folge der
unselektiven Oxidation von Ethen. Die unselektive Oxidation von Ethan bzw. Essigsdure
findet demnach nicht statt. Im Gegensatz zu den Ergebnissen von Thorsteinsons et al. steht
der in dieser Arbeit gefundene Zusammenhang zwischen CO,-Selektivitit und Ethanumsatz.
Die Ergebnisse in Abbildung 4.4 zeigen deutlich, daB Kohlendioxid nicht nur aus Ethen

gebildet wird; bereits bei den geringsten Ethanumsétzen wurde Kohlendioxid mit signifikanter
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Abbildung 4.9: Reaktionsschema fiir die Oxidation von Ethan zu Essigsdure

Selektivitdt gebildet. Daher muB fiir die Bildung von Kohlendioxid an dem hier untersuchten
Katalysator auch die direkte Oxidation von Ethan zu Kohlendioxid beriicksichtigt werden. Die
Experimente mit Ethan/Essigsdure-Mischungen haben auflerdem gezeigt, dal3 auch die Total-

oxidation von Essigsédure zur Bildung von Kohlendioxid beitragt.

Auf Basis der Ergebnisse wurde ein Reaktionsschema fiir die Oxidation von Ethan zu Essig-
sdure aufgestellt (Abbildung 4.9). Dieses Schema enthélt sowohl die Folgereaktion zu Essig-
sdure, die liber Ethen als Zwischenprodukt verlduft, als auch die parallele Bildung von Ethen
und Essigsdure aus Ethan. Die Bildung von Kohlendioxid kann sowohl durch Totaloxidation
von Ethan als auch durch Totaloxidation der Produkte Ethen und Essigsdure erfolgen. Der
beobachtete Wechsel des Reaktionsweges mit steigender Temperatur deutet hin auf unter-
schiedliche Aktivierungsenergien fiir die direkte Bildung von Essigsdure aus Ethan, die bei
hoher Temperatur bevorzugt wird, und fiir die Bildung von Essigsdure via Ethen als
Zwischenprodukt, die bei niedriger Temperatur bevorzugt ablduft; die Aktivierungsenergie
der Oxidation von Ethan zu Ethen muf3 daher geringer sein als die der direkten Oxidation von

Ethan zu Essigséure.

Aktivierung von Sauerstoff

Die Transientenexperimente mit Sauerstoff haben gezeigt, da am oxidierten Katalysator
keine Adsorption von Sauerstoff stattfindet. Daher wird fiir den hier untersuchten Katalysator
eine Arbeitsweise gemdll dem Mars-Van-Krevelen-Mechanismus [96] vorgeschlagen: Der
Katalysator wird wéahrend der Reaktion unter Abgabe von Gittersauerstoff reduziert und
anschliefend durch den Sauerstoff aus der Gasphase reoxidiert. Der Mars-van-Krevelen-
Mechanismus wurde bereits von mehreren Autoren fiir die Oxidation von Ethan an
Mo-V-Nb-Ox-Katalysatoren, die jedoch nicht mit Palladium dotiert waren, vorgeschlagen [11,
23, 37].

Schwach gebundene Sauerstoffspezies, von denen angenommen wird, daf sie fiir die Total-
oxidation verantwortlich sind [88], existieren nicht auf der Oberflache des hier untersuchten
Katalysators. Dies folgt ebenfalls aus den Pulsexperimenten mit Sauerstoff. Daher muf3 die
unselektive Oxidation zu Kohlendioxid dem Gittersauerstoff zugeschrieben werden. Eine
Bestdtigung hierfiir sind die TAP-Experimente mit Ethen, in denen in Abwesenheit von

Gasphasensauerstoff die Bildung von COy beobachtet wurde.
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Aktivierung von Ethan

Fiir die Aktivierung von Ethan sind auf der Katalysatoroberfliche stark saure Kationen wie
V** oder Mo®", gebunden an stark basische Sauerstoffionen, notig [9, 11]. Nach Adsorption
des Ethanmolekiiles in Form eines Ethoxids auf der Katalysatoroberflaiche kann Ethen durch
Eliminierung eines B-H-Atoms gebildet werden. Fiir die direkte Bildung von Essigsdure aus
Ethan, die bei hoher Temperatur bevorzugt wird (siche Abbildung 4.6g und Abbildung 4.6h),

ist der Einbau eines Sauerstoffatoms in das intermedidr auftretende Adsorbat notig.

Mechanistische Deutung des Wassereinflusses

Die Bildungsgeschwindigkeit von Kohlendioxid wird durch Wasser anders beeinfluf3t als die
Oxidationsgeschwindigkeit von Ethan oder auch die von Ethen. Sowohl die Ethan- als auch
die Ethenoxidation werden durch Wasser bis zu einem gewissen Grad beschleunigt. Dagegen
wird die Geschwindigkeit der Kohlendioxidbildung durch Wasser praktisch nicht beeinfluf3t.
Zur Erklarung dieses unterschiedlichen Wassereinflusses miissen mindestens zwei ver-
schiedenartige katalytisch aktive Zentren auf dem Katalysator vorliegen, die sich in der Art
und Weise unterscheiden, wie sie von Wasser beeinflullit werden. Im néchsten Kapitel (5) wird
auf die Modellierung der Reaktionskinetik eingegangen, in der zwischen zwei verschiedenen
kinetischen Modellen diskriminiert wird, die beide zwei unterschiedliche aktive Zentren
annehmen. Der Abfall der Reaktionsgeschwindigkeit der Ethan- und der Ethenoxidation bei
hohen Wasserpartialdriicken kann mit konkurrierender Adsorption von Wasser an Zentren
erklart werden, an denen entweder Ethan bzw. Ethen aktiviert werden oder die Reoxidation

des Katalysators erfolgt.

Nach Tessier et al. [15] dient Wasser in der Oxidation von Ethan zum Verdridngen der ad-

sorbierten Essigsdure vom aktiven Zentrum M gemil} folgender Reaktionsgleichung:

M—Oac + HH O === M—0OH + HOac

Diese Desorption von Essigsdure wird von Tessier et al. [15] als der geschwindigkeits-
bestimmende Schritt in der Oxidation von Ethan zu Essigsdure an VOx- und VPO-
Katalysatoren auf TiO, als Triager angesehen. Gemal dieser Erklarung héngt die maximale
Bildungsgeschwindigkeit der Essigsdure nur von dem Partialdruck des Wassers ab. Daher
sollte, egal ob Ethan- oder Ethen oxidiert wird, bei gleichem Wasserpartialdruck ungefahr die
gleiche Raumzeitausbeute an Essigsdure erhalten werden. Fiir den hier untersuchten
MoV 25Nbog 12Pdo 0005sOx-Katalysator liegen jedoch die Raumzeitausbeuten fiir Essigsdure in
der Oxidation von Ethan (37 guoac/kgea/h) bei T =539 K erheblich unter der Raumzeit-
ausbeute von Essigsdure in der Oxidation von Ethen, die 400 guoac/kgea/h bei T =520 K
betrdgt (siche Tabelle 4.3). Aufgrund der stark unterschiedlichen Raumzeitausbeuten in der
Oxidation von Ethan bzw. Ethen bei vergleichbarem Wasserpartialdruck, kann Tessiers [15]
Erklarung fiir den WassereinfluB3 fiir den in dieser Arbeit eingesetzten Katalysator nicht heran-

gezogen werden.
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Daher werden hier fiir die beschleunigende Wirkung von Wasser auf die Ethanoxidation zwei
abweichende Mechanismen vorgeschlagen, zwischen denen in der Modellierung der Kinetik

diskriminiert werden soll (siehe Abschnitt 5):

* Es wird angenommen, dall die Geschwindigkeit der Ethanoxidation indirekt beschleunigt
wird, wenn die Reaktionsgeschwindigkeit der Oxidation von Ethen zunimmt. Die
indirekte Beschleunigung kommt dadurch zustande, da3 Ethen an Zentren adsorbiert, die
an der Oxidation von Ethan beteiligt sind. Folglich ist die Ethanoxidation bei hohen
Ethenpartialdriicken, die gerade bei niedrigen Wasserpartialdriicken beobachtet werden,
langsam, da dann durch Ethen Zentren fiir die Ethanoxidation blockiert werden. Mit
zunehmendem Wasserpartialdruck wird Ethen schneller zu Essigsdure umgesetzt,
wodurch die Zahl der Zentren abnimmt, die durch Ethen blockiert werden. Damit steigt
indirekt auch die Geschwindigkeit der Ethanoxidation an. Diese Annahme wurde in der

Modellierung der Kinetik erfolgreich getestet.

* Daneben ist auch denkbar, dall durch Wasser die Oberfliche des Katalysators modifiziert
wird und dadurch Zentren entstehen, die Ethan aktivieren konnen. Bei Erhohung des
Wasserpartialdruckes steigt demnach die Konzentration der aktiven Zentren flir die Ethan-

oxidation und damit ihre Geschwindigkeit.

Der starke Einflull von Wasser auf die Oxidation von Ethen zu Essigsdure ist aus der Literatur
zur heterogenen Wacker-Oxidation, der Oxidation von Ethen zu Acetaldehyd und/oder Essig-
sdure, bereits bekannt [42, 43]. Wie schon erwidhnt kann diese Reaktion z.B. mit Palladium-
dotiertem Vanadium(V)oxid als Katalysator durchgefiihrt werden. In diesen Katalysatoren
wirkt Pd als Wacker-Katalysator und V,0s als Redoxpartner, der die Reoxidation von Pd’ zu
Pd*" bewirkt, wobei Vanadium V" zu V** reduziert wird (vgl. Abschnitt 1.2.3). Der in dieser
Arbeit untersuchte Katalysator ist dhnlich aufgebaut: geringe Mengen Palladium sind im
Redoxsystem MoVNbOy eingelagert. Daher wird hier fiir die Erkldrung des Wassereinflusses
auf die in der Literatur zur Wacker-Oxidation vorhandene Erkenntnisse und Hypothesen
zuriickgegriffen, zumal auch die katalytischen Eigenschaften von Mo,V 25Nbg 12Pdg 000s0x 1n
der Ethenoxidation vergleichbar sind mit denen der heterogenen Wacker-Katalysatoren. So
wurde bei vollstindigem Ethenumsatz fiir Mo;V25Nbg 12Pdo000sOx eine Selektivitit zu
Essigsdure von bis zu 93 % gefunden (vgl. Tabelle 4.3). Dieser Wert liegt sogar iiber den aus
der Literatur zur heterogenen Wacker-Oxidation bekannten Selektivitidten (max. Syoa. = 86 %,
vgl. Tabelle 1.5). Die Raumzeitausbeute an Essigsdure ist mit dem MoV 25Nbg 12Pd 00050x-
Katalysator ebenfalls hoher (ca. 480 kg/ m%(at /h im Vergleich zu 240 kg/ m%(at /h [5]); diese
hohe Raumzeitausbeute wurde jedoch bei hoherer Temperatur erzielt als bei der heterogenen
Wacker-Oxidation angewendet wurden (520 K im Vergleich zu 423 K [5]).

Es wurde bereits festgestellt, da3 die beschleunigende Wirkung von Wasser nicht mit der
wasser-induzierten Desorption von Essigsdure erklart werden kann. In dieser Arbeit wird

daher — in Ubereinstimmung mit der Literatur zur heterogenen Wacker-Oxidation [42, 44] —
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der beschleunigende Effekt des Wassers mit der Bildung von Hydroxylgruppen erklért, die an
einem geschwindigkeitsbestimmenden Schritt in der Oxidation von Ethen zu Essigsdure
beteiligt sind. Einen katalytischen Zyklus, der die Beteiligung von Hydroxylgruppen an der
Katalysatoroberfliche beriicksichtigt, zeigt Abbildung 4.10. Es wird angenommen, dal3 Ethen
an einem katalytischen Zentrum, das Hydroxylgruppen tragt, aktiviert wird und dann die
Wacker-Oxidation durchlduft. Die aktiven Zentren bilden sich durch Adsorption von Wasser.
Daher ist die Konzentration der aktiven Zentren fiir die heterogene Wacker-Oxidation eine
Funktion des Wasserpartialdruckes in der Gasphase. Es wird vermutet, dal zunichst
Acetaldehyd gebildet wird, wie es die TAP-Experimente andeuten. AnschlieBend wird
Acetaldehyd entweder durch Gasphasen- oder durch Gittersauerstoff zu Essigsdure oxidiert.
Der katalytische Zyklus wird durch einen Reoxidationsschritt geschlossen. Einen indirekten
Hinweis fiir die Bedeutung der Hydroxylgruppen gibt die geringe Reaktionsgeschwindigkeit
fiir die Ethenoxidation, die in den Vakuum-Puls-Experimenten gefunden wurde. Diese
geringe Geschwindigkeit kann als Folge des Verlustes der Hydroxylgruppen im Vakuum
erklart werden, ohne die die Wacker-Oxidation nach dem vorgeschlagenen Mechanismus
(Abbildung 4.10) nicht ablaufen kann.

[
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Abbildung 4.10: Katalytischer Zyklus fiir die Oxidation von Ethen zu Acetaldehyd
und/oder Essigsdure (heterogene Wacker-Oxidation); das leere Quadrat bedeutet eine
Sauerstoffleerstelle
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Zur Oxidation von Ethan ist bei der hochsten Temperatur (T = 576 K) mehr Wasser nétig, um
das gebildete Ethen zu Essigsdure zu oxidieren (siche Abbildung 4.6). Dies kann darauf
zuriickgefiihrt werden, dall mit steigender Temperatur die Konzentration der fiir die Wacker-

Oxidation aktiven Hydroxylgruppen reduziert wird.

Die erhaltenen Ergebnisse geben Hinweise auf die Rolle von Palladium im untersuchten
Mo V25Nbg 12Pdo 000sOx-Katalysator. Wie aus der Literatur hervorgeht (sieche Abschnitt
1.2.3), ist Palladium eine entscheidende Katalysatorkomponente in aktiven Katalysatoren fiir
die heterogene Wacker-Oxidation. Im Vergleich zum Palladium-freien Mo;V(25Nbg 120x-
Katalysator wird mit dem hier untersuchten Palladium-haltigen Katalysator eine deutlich
hohere Selektivitit zu Essigsdure (typisch Sgoac = 80 %) erzielt; im Vergleich dazu betrédgt die
Selektivitit zu Essigsdure am Palladium-freien Katalysator nur Sppa,. =26 %, wie von
Thorsteinson et al. [11] berichtet wurde. Es liegt daher nahe anzunehmen, da3 durch die
Addition von Palladium zum bekannten Mo-V-Nb-Oy-Katalysatorsystem eine zusitzliche
Aktivitdt fiir die Wacker-Oxidation eingefiihrt wurde, die eine schnellere Umsetzung von
Ethen zu Essigsdure gestattet. Die Unterschiede in der Selektivitit zu Essigsdure sind somit
hauptsichlich auf die unterschiedliche Reaktionsgeschwindigkeit der Oxidation von Ethen zu
Essigsdure an Palladium-haltigen und Palladium-freien Katalysatoren zuriickzufiihren. Im
katalytischen Zyklus aus Abbildung 4.10 kann demnach M, dem Palladium zugeordnet
werden. M, ist ein reduzierbares Metallatom (vermutlich V> [47]), das entweder die Reoxida-

tion von Pd° zu Pd>" unterstiitzt oder Palladium in der Oxidationsstufe II stabilisiert.

4.2.2 Optimale Bedingungen fiir die Bildung von Essigsédure aus Ethan

Der ausgeprigteste EinfluB von Wasser wurde mit Ethen im Eduktstrom beobachtet (sieche
Abschnitt 4.1.6). Die Ergebnisse der Oxidation von Ethen aber auch die der Oxidation von
Ethan/Ethen-Mischungen zeigen, daf die Geschwindigkeit der Ethenoxidation mit steigendem
Wasserpartialdruck zunimmt, bis ein Maximum erreicht wird. Daher gibt es ein Optimum fiir
den Wasserpartialdruck, bei dem die Essigsdureausbeute ein Maximum zeigt. Es ist zu
beachten, dall durch Zugabe von Wasser zum Eduktstrom zwar die Selektivitét zu Essigsdure
erhoht werden kann, jedoch mit der Folge, dal} eine stidrker mit Wasser verdiinnte Essigséure
erhalten wird, die in einem industriellen ProzeB3 zu erheblich hoheren Kosten in der

Aufkonzentrierung der Essigsdure fiihrt.

Um mit dem untersuchten Katalysator fiir einen industriellen ProzeB eine ausreichend hohe
Raumzeitausbeute an Essigsdure zu erhalten (> 100 kg/ m%{at /s [100]), muB die Oxidation von
Ethan bei Temperaturen oberhalb von 550 K durchgefiihrt werden. Die Erh6hung der Raum-
zeitausbeute durch Erhohung der Temperatur hat den Nachteil, daB ein hoherer Wasser-
partialdruck benétigt wird, um die hohe Selektivitdt zu Essigsdure beizubehalten. Wie bereits
betont, ist diese Zugabe von Wasser in dem Prozef3 der Oxidation zu Essigsdure nachteilig, da

der Energiebedarf in der Aufarbeitung mit der Wasserkonzentration proportional ansteigt.



]2 4 ERGEBNISSE ZUR KATALYSE UND ZUM MECHANISMUS UND DEREN DISKUSSION

Nachfolgend wird diskutiert, welche Reaktionsschritte bei welchen Bedingungen fiir die

Bildung von Essigsdure geschwindigkeitsbestimmend sind:

(i)

(i)

Bei hohen Wasserpartialdriicken ist Essigsdure auch bei hoherer Temperatur das Haupt-
produkt; das Intermediat Ethen tritt nur in Spuren auf (Abbildung 4.61). Dies bedeutet,
daB die Umsetzung von Ethen zu Essigsdure schnell ist und folglich nicht geschwindig-
keitsbestimmend fiir die Essigsdurebildung sein kann. Auch die Desorption von Essig-
sdure ist fiir den hier untersuchten Katalysator kein geschwindigkeitsbestimmender
Schritt, wie bereits zuvor diskutiert wurde. Weitere geschwindigkeitsbestimmende
Schritte konnen die Aktivierung von Ethan oder die Reoxidation des Katalysators dar-
stellen. Aus den Experimenten zur Oxidation von Ethan und zur Oxidation von Ethen
wurde jeweils die Geschwindigkeit der Reoxidation aus dem Sauerstoffumsatz und dem

Sauerstoffzustrom abgeschitzt gemal:

Xoo g

Oor =
Mgar

Im Fall der Ethanoxidation betrdgt die Verbrauchsgeschwindigkeit von Sauerstoff
4,3-10* mol's"'kg! bei T= 539K und liegt damit deutlich unter dem Wert von
2,4-107 mol's'kg”, der in der Ethenoxidation bei etwas niedrigerer Temperatur von
T =520K erhalten wurde. Unter der Voraussetzung, dal der Reoxidationsschritt fiir
beide Reaktionen am selben Zentrum stattfindet, kann die Reoxidation als geschwindig-
keitsbestimmender Schritt in der Oxidation von Ethan zu Essigsdure ausgeschlossen
werden. Daher kann gefolgert werden, dal3 die Aktivierung von Ethan (C-H-Bindungs-
bruch) den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt in der Oxidation von Ethan zu Essig-

saure darstellt.

Bei geringen Wasserpartialdriicken und hohen Temperaturen werden Ethen und Essig-
sdure parallel als Hauptprodukte gebildet (siche Abbildung 4.6g, Abbildung 4.6h). Die
Bildung von Ethen mit deutlich hoherer Selektivitét als bei niedriger Temperatur zeigt,
daB3 unter diesen Bedingungen die Umsetzung von Ethen zu Essigsdure langsam verlduft.
Daher kann hier die Aktivierung von Ethan nicht als einziger langsamer (geschwin-
digkeitsbestimmender) Schritt fiir die Essigsdurebildung betrachtet werden; ein zweiter
Reaktionsschritt in der Umsetzung von Ethen zu Essigsédure, z.B. die Bildung der aktiven
Zentren fiir die Wacker-Oxidation, muf3 mit einer Geschwindigkeit vergleichbarer

GroBenordnung ablaufen.

Fiir die Verbesserung des hier untersuchten Katalysators ergeben sich aus der bisherigen Dis-

kussion folgende Schlu3folgerungen:

Die weitere Entwicklung eines Katalysators fiir die Oxidation von Ethan zu Essigsdure muf}

einerseits auf eine Beschleunigung der Aktivierung von Ethan als geschwindigkeitsbestim-

menden Schritt ausgerichtet sein. Obwohl die in dieser Arbeit erzielten Raumzeitausbeuten an



4.2 DISKUSSION 73

Essigsdure bis zu 144 kg/ m%(at /h betragen und der Katalysator damit im Vergleich zu den in
der Literatur bekannten zu den aktivsten gehort (vgl. Tabelle 1.3), ist eine Steigerung der
Aktivitdt wichtig, da die Reaktion dann bei niedrigerer Temperatur ausgefiihrt werden kann,

wodurch sich eine reduzierte Neigung zur Totaloxidation ergeben wiirde.

Andererseits muf fiir eine Erhohung der Selektivitit zu Essigsdure liber die hier typischen
Stoac = 80 % hinaus muf} auBBerdem die Neigung zur Totaloxidation unterdriickt werden. Dazu
mufB3 die Bildung bestimmter unerwiinschter Phasen wie MoQOs, die hauptsédchlich zu
Totaloxidation fiihren, zugunsten der katalytisch aktiven Phase fiir die Oxidation von Ethan
zu Essigsdure zuriickgedrangt werden. Als aktive Phase wird eine amorphe MosO14-dhnliche
Phase vermutet, in die Vanadium und Palladium eingebettet sind [47]. Der Anteil der aktiven
Phase konnte wahrscheinlich erhoht werden, indem z.B. bestimmte Schritte in der Praparation
modifiziert werden oder indem die Katalysatorzusammensetzung geringfiigig modifiziert wird
(z.B. Zugabe von Elementen, die die gewiinschte Struktur stabilisieren konnen oder bei ihrer

Entstehung mitwirken).

Ein weiteres Ziel zukiinftiger Katalysatorentwicklung ist die Erhohung der Reaktions-
geschwindigkeit der Umsetzung von Ethen bei niedrigen Wasserpartialdriicken. Dies ist
besonders wichtig, da in einem chemischen ProzeB3 eine niedrige Wasserkonzentration bei

maximaler Essigsdureausbeute wiinschenswert ist.






5 Kinetik

Es wird iiber die Modellierung der Reaktionskinetik der Oxidation von Ethan zu Essigsdure
an MoV 25Nbyg 12Pdo 00050« berichtet. Das Ziel der kinetischen Modellierung ist, den experi-
mentell gefundenen EinfluB3 der Betriebsbedingungen auf den Reaktionsverlauf quantitativ zu
beschreiben. Es werden zwei kinetische Modelle mit je zwei Zentren vorgeschlagen und
anhand der experimentellen Ergebnisse diskriminiert. Beide Modelle beriicksichtigen
Prozesse an der Katalysatoroberfliche, wie die Reduktion des Katalysators durch Ethan bzw.
Ethen, die Reoxidation durch Sauerstoff sowie die Hydroxylierung der Oberfliche durch
Adsorption von Wasser; diese Prozesse stellen wichtige Teilschritte im Reaktions-
mechanismus dar. Die beiden Modelle unterscheiden sich darin, wie die selektiven und

unselektiven Reaktionsschritte den beiden katalytischen Zentren zugeordnet werden.

5.1 EinfluB von Transportvorgdngen auf die gemessene
Reaktionsgeschwindigkeit

Zur Uberpriifung, ob die gemessenen kinetischen Daten durch Transporteffekte iiberlagert
werden, wurde der EinfluB3 von innerem und &uerem Stoff- und Wirmetransport rechnerisch
abgeschitzt. Aulerdem wurde in diesem Zusammenhang {iberpriift, ob bei den Bedingungen
der Modellierung eines angenommenen technischen Festbettreaktors (Abschnitt 6.1) Trans-

porteffekte vorliegen.

Einflu} duBerer Transportvorginge

Die Partialdruck- und Temperaturgradienten Apa bzw. AT zwischen der dufleren Katalysator-
oberfldche und der stromenden Gasphase kdnnen unter Anwendung der Colburn-Faktoren jp
und ju abgeschitzt werden, die der Ermittlung der duBleren Stoffiibergangszahl koA bzw.
Wairmetibergangszahl h, dienen [90, 91].

k., M
_ %ga Mm P 5023

Jp = G (5-1)

h
: — g 2/3
= —— Pr 5-2
H Cp G (-2

mit py = P—p4- (atb-c-d)/a  fir aA + bB > ¢cC+dD

Fiir die hier auftretenden kleinen Re-Zahlen kann jp liber folgende Gleichung abgeschitzt
werden [90, 92]:

jp = 1,82 Re™ gilt fiir Re < 350 (5-3)

" Die in diesem Abschnitt prisentierten Ergebnisse sind teilweise zur Verdffentlichung eingereicht worden [89].
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Nach Thodos und Gupta [93] ist jy proportional zu jp:
ju = 1,076 - jp (5-4)
Aus der Massen- bzw. Wirmebilanz
Ry =kga Qoxi - A4 (5-5)
Ry AHp =hg" Gey - AT (5-6)

erhilt man Niherungswerte fiir die Temperaturdifferenz AT zwischen Gasphase und Kataly-
satoroberfliche und fiir die Partialdruckdifferenz Apa zwischen Gasphase und Katalysator-
oberflidche. Die Rechnungen wurden fiir Sauerstoff durchgefiihrt (A = O,), da Sauerstoff die
stochiometrisch limitierende Komponente in der Ethanoxidation zu Essigséure ist. Die Reak-
tionsgeschwindigkeit am Betriebspunkt wurde mit dem kinetischen Modell A (siche Tabelle
5.2) berechnet.

Die Bedingungen wurden so gewéhlt, da3 der Einflul der Transportvorgdnge moglichst grof3
ist, d.h. insbesondere eine hohe Temperatur (580 K) und damit hohe Reaktionsgeschwin-
digkeit sowie eine geringe Stromungsgeschwindigkeit. Die Abschitzung wurde fiir zwei

verschiedene Bedingungen durchgefiihrt:
* Fall 1: Typische Bedingungen fiir die kinetischen Messungen, d.h. kleine Partikel
(500 um) und niedrige Gasgeschwindigkeiten

e Fall 2: Bedingungen, fiir die die Modellierung des polytropen Festbettreaktors durch-
gefiihrt wurde, d.h. grof3e Partikel (5 mm) und héhere Stromungsgeschwindigkeiten
(siche dazu Abschnitt 6.1)

Die genauen Bedingungen, alle fiir die Berechnung nétigen GroB3en sowie die Ergebnisse der
Abschitzung fiir den Einflul duBerer Transportvorgidnge sind in Tabelle 5.1 zusammen-
gestellt. Die Stoffdaten wurden nach von Reid, Prausnitz, Poling [78] empfohlenen Korrela-

tionen berechnet.

Die Ergebnisse zeigen, daf3 die kinetischen Messungen nicht durch duflere Transportvorginge
beeinflulit werden. Sowohl die Temperaturdifferenz zwischen Gasphase und Katalysator ist
klein (max. 1K) als auch die Partialdruckdifferenz zwischen Oberfliche und Gasphase
(max. 0,17 %). Auch fiir die groBeren Partikel (5 mm) ist die Partialdruckdifferenz noch
vernachléssigbar klein (2,1 %). Die Abschdtzung ergibt jedoch einen Temperaturgradient von
12 K zwischen Gasphase und Katalysatoroberfldche. Hierauf wird in Abschnitt 6.1 nochmals

eingegangen.
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Tabelle 5.1: Grofen zur Abschitzung des Einflusses von Transportvorgéngen bei der
Ethanoxidation zu Essigsdure an Mo; V( 25Nby 12Pdo 0005Ox fiir Fall 1 (kleine Partikel) und

Fall 2 (grofB3e Partikel)

Groflen Einheit Fall 1 Fall 2
Geometrische

d, mm 0,5 5,0
dr mm 12 25
Aext 1'1'12 kg'l 6 0,6
P, (Pelletdichte) kg/m? 2000

Prozel3

Xc2H6 - X02 @ XH20 @ XN2 0,40:0,08 : 0,20 : 0,32
T K 580

P MPa 1,6

Ros mol s™! kg™ 1,87 - 107

E, kJ mol™ 97

AHR,SSOK* kJ 1’1’101-1 397

Pro2 MPa 1,55

Vstp,0 mls™ 2,0 63
G = UrTP PGasm kgm?s 1,96 - 107 0,143
ke 02 mol s m? Pa’! 1,55 - 10°¢ 1,27 - 10°¢
h, Js'K'm? 122 100
Stoffliche

Cpm JK ' mol”! 54,2

pGas,m kg m-S 9901

n Pas 2,35-107

Am T K mol 4,7-107

Dozm m’s’! 3,3-10°

Mp, kg mol 27,2107
Kennzahlen

Re,=D,G/n 0,417 30,4
Sc= n / (pGas,m'DOZ,m) 09790
Pr=nCpm/ (AmMpn) 0,996

jp 2,843 0,3190
JH 3,059 0,3432
Ergebnis

AT K 1,0 12
Apoz / Po2,gas % 0,17 2,1

* fiir Scox =25 %, Sxoac = 75 %, AHR fur Umsetzung von 1 mol O,
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EinfluB} innerer Transportvorginge

Nach Mears [94, 95] kann das Vorhandensein von Temperaturgradienten im Partikel ausge-

schlossen werden, wenn die folgende Ungleichung erfiillt ist:

2
|AH g| R P, d, _TR
4/\pT E

(5-7)

a

Mit dem Schitzwert A, = 0,4 J s K m” [72] fiir die Warmeleitfihigkeit A, des Katalysator-

partikels erhélt man:
4,00- 107 <497 107 fiir die Bedingungen 1 (kleine Partikel)
4,00-10°<497-10°  fiir die Bedingungen 2 (grofie Partikel)

Das Kriterium ist damit fiir beide Bedingungen aus Tabelle 5.1 erfiillt; d.h. es treten keine

signifikanten Temperaturgradienten im Katalysatorpellet auf.
Das Vorhandensein von Konzentrations- bzw. Partialdruckgradienten im Katalysatorpellet

kann ebenfalls nach Mears [94, 95] abgeschéitzt werden. Wenn die Ungleichung

2
Roy ppdy RT < Ro> (5-8)
4D, po Po2 Ros

erfiillt ist, liegt der Porennutzungsgrad iiber 95 %, d.h. die Porendiffusion beeinflullt die
Reaktionsgeschwindigkeit nicht signifikant. Mit dem aus dem molekularen Diffusions-

koeffizienten abgeschitzten effektiven Diffusionskoetfizienten [49]

D.=¢€/T,-Dozm =0,1 - Do m (5-9)
und *

po2 R'ox =117 107 mol s kg
erhilt man fiir die Bedingungen aus Tabelle 5.1:

0,027 < 1,60 fiir die Bedingungen Fall 1 (kleine Partikel)

2,67 > 1,60 fiir die Bedingungen Fall 2 (grofse Partikel)

Fiir die kleinen Partikel, die in den experimentellen Untersuchungen eingesetzt wurden, liegt
kein PorendiffusionseinfluB vor. Dagegen kann im Fall der groBen Partikel ein Poren-
diffusionseinflull insbesondere bei hoheren Reaktionstemperaturen (T > 570 K) nicht aus-

geschlossen werden.

* Die Ableitung R, = dRq, / dpo, wurde berechnet fiir Modell A (siehe Tabelle 5.2).
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5.2 Kinetische Modelle

5.2.1 Basis der kinetischen Modelle

Ein kinetisches Modell fiir die katalytische Oxidation von Ethan zu Essigsdure am
Mo V25Nbg 12Pdo 0005sOx-Katalysator muf3 die folgenden Schliisselbeobachtungen wieder-

geben konnen, die sich aus den experimentellen Ergebnissen ableiten:

(a) Die Anderung des Reaktionsweges mit der Temperatur: Wihrend bei niedriger
Temperatur Ethan iiber das in der Gasphase nachweisbare Zwischenprodukt Ethen zu
Essigsdure oxidiert wird, dominiert bei hoher Temperatur die direkte Bildung von
Essigsdure; Ethen und Essigsdure werden dann parallel gebildet. Ein geeignetes kine-
tisches Modell mu3 daher zwei Bildungswege fiir Essigsdure enthalten, von denen der

eine bei niedriger Temperatur dominiert und der andere bei hoher Temperatur.

(b) Die deutliche Erhohung der Geschwindigkeit der Oxidation von Ethen zu Essigsdure bei

Anwesenheit von Wasser.

(c) Die schwache Abhéngigkeit der Geschwindigkeit der Ethanoxidation vom Wasserpartial-
druck. In Abhéngigkeit vom Wasserpartialdruck durchlduft die Geschwindigkeit der
Ethanoxidation ein Maximum, dessen Auftreten ein kinetisches Modell beschreiben

konnen mul3.

Vor Erlduterung der beiden kinetischen Modelle, werden vorab die wichtigsten Gemeinsam-

keiten und Unterschiede beschrieben. Fiir beide Modelle gilt:

* Es miissen zwei katalytisch aktive Zentren beriicksichtigt werden; kinetische Modelle, die
nur ein Zentrum betrachten, konnen — wie bereits diskutiert — die erhaltenen Ergebnisse
nicht beschreiben. Dies ist hauptsidchlich eine Folge des unterschiedlichen Wasser-
einflusses auf die Oxidation von Ethan und die Oxidation von Ethen einerseits und
andererseits auf die Bildungsgeschwindigkeit von Kohlendioxid, die vom Wasserpartial-

druck praktisch unabhéngig ist.

* Fir die Geschwindigkeit der Reoxidation wird, gemidfl dem Mars-Van-Krevelen-
Mechanismus [96], angenommen, dal sie proportional zum Sauerstoffpartialdruck und der

Zahl der reduzierten Zentren ist.

e Da der Mo, Vy25Nbg 12Pdo 000sOx-Katalysator die typischen Eigenschaften eines Kataly-
sators fiir die heterogene Wacker-Oxidation besitzt, wie geringe Anteile von Palladium,
die Fahigkeit, Redoxzyklen zu durchlaufen, und die beschleunigende Wirkung von Was-
ser in der Ethenoxidation, werden Konzepte aus der Literatur zur heterogenen Wacker-
Oxidation verwendet, um die kinetischen Modelle abzuleiten. Die Bildung der aktiven
Zentren fiir die Ethenoxidation durch Adsorption von Wasser wird als Voraussetzung

dafiir angesehen, dal eine Umsetzung von Ethen zu Essigsdure stattfinden kann.
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Die beiden Modelle unterscheiden sich in den beiden Sachverhalten:

* Die selektiven Oxidationsreaktionen zu Ethen und Essigsdure auf der einen Seite und die
Bildung von Kohlendioxid auf der anderen Seite werden unterschiedlich beschrieben. In
Modell A wird angenommen, dal3 an einem der katalytischen Zentren die Oxidation von
Ethan zu Ethen, die direkte Bildung von Essigsdure aus Ethan, die liber ein Intermediat an
der Oberflache verlduft, und die Totaloxidation ablaufen koénnen. Daneben gibt es ein
zweites Zentrum, das ausschlieBlich die selektive Oxidation von Ethen zu Essigsdure iiber
den Wacker-Mechanismus katalysiert. Im Gegensatz dazu wird in Modell B davon ausge-
gangen, dal} alle selektiven Reaktionsschritte an einem einzigen katalytischen Zentrum ab-
laufen wahrend am zweiten Zentrum ausschlieflich die Totaloxidationsreaktionen

erfolgen.

* Die Abhédngigkeit der Ethanoxidation vom Wasserpartialdruck wird in den Modellen A
und B unterschiedlich wiedergegeben. Die beiden betrachteten Varianten werden im

Zusammenhang mit den weiter unten angegebenen Reaktionsschemata erléutert.

Auf Basis einer mechanistisch basierten Formulierung der Ethanoxidation zu Essigsdure, die
in den mittleren und unteren Teilen von Abbildung 5.1 (Seite 82) und Abbildung 5.2 (Seite
85) dargestellt ist, wurden Geschwindigkeitsansitze fiir jede Reaktion des Modells A und des
Modells B formuliert (Tabelle 5.2 und Tabelle 5.3). In der Formulierung des Mechanismus
wurde das Ziel verfolgt, mit einer moglichst kleinen Anzahl an Reaktionsschritten die experi-
mentellen Ergebnisse wiedergeben zu konnen; d.h. bei der Formulierung der Reaktionen
wurde nicht jeder Elementarschritt betrachtet. Vielmehr wurde fiir eine Folge von Reaktions-
schritten ein Schritt als geschwindigkeitsbestimmend angesehen. Z.B. wurde fiir Reaktion
Nr.9 (Tabelle 5.2), die tatsdchlich eine Folge von Oxidationsschritten darstellt, die
Aktivierung von Ethan am Zentrum ,,Z-O* als geschwindigkeitsbestimmender Schritt
betrachtet. D.h. dieser Schritt beschreibt die Geschwindigkeit der Kohlendioxidbildung aus
Ethan. Da das Gleichgewicht der Oxidationsreaktion auf der Seite der Produkte liegt, wurde
die zugehorige Riickreaktion nicht betrachtet. Diese Annahmen fithren zu einem Geschwin-
digkeitsgesetz, in dem die Geschwindigkeit proportional zum Partialdruck von Ethan und der
Konzentration der Zentren ,,Z—O“ ist. Adsorptions- und Desorptionsreaktionen wurden als
Elementarschritte formuliert. Aulerdem wurde Langmuir-Adsorption vorausgesetzt, d.h. es
wird angenommen, dal} alle Adsorptionsplétze, unabhingig vom Grad der Bedeckung, gleiche
Energie besitzen. Die Geschwindigkeitskonstante der Desorption wird ausgedriickt als
Quotient der Geschwindigkeitskonstante der Adsorption (k;) und der Gleichgewichtskonstante
der Adsorption (Kj). Fiir die Reoxidation des Katalysators wird in der Literatur oft ein Verlauf
in zwei Schritten angenommen [97, 98]; zunédchst wird im ersten Schritt ein Sauerstoff-

molekiil reversibel am Katalysator adsorbiert. Anschlieend findet eine Dissoziation statt:
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02 2> OZ,adS Vg = ka “poz- eﬁ’ei (l)
Oz24as 2 2 OGitter ry =kp B0z Bpei (ii)

Da die Pulsexperimente im TAP—Reaktor (siche Abschnitt 4.1.7) gezeigt haben, daB3 kein
adsorbierter Sauerstoff an der Katalysatoroberfliche existiert, mu3 Reaktion (ii) fiir den hier
untersuchten Katalysator sehr viel schneller als Reaktion (i) sein. Daher ist die Geschwin-
digkeit der Reoxidation durch die erste Gleichung gegeben; die Geschwindigkeitsansdtze in
Tabelle 5.2 und Tabelle 5.3 wurden dementsprechend formuliert (in Tabelle 5.2 GI. 4, 5 und
in Tabelle 5.3 GI. 6, 12).

Im oberen Teil von Abbildung 5.1 (fiir Modell A) bzw. Abbildung 5.2 (fiir Modell B) ist das
Reaktionsschema dargestellt, dal dem jeweiligen kinetischen Modell zugrunde liegt. Auf
jedem Reaktionspfeil ist das Zentrum angegeben, an dem der Reaktionsschritt ablduft; die
ebenfalls angegebene Nummer dient der Zuordnung der Reaktion zu den Geschwindigkeits-
ansitze in Tabelle 5.2 (fiir Modell A) bzw. Tabelle 5.3 (fiir Modell B). Die Abkiirzungen fiir
die unterschiedlichen Zustinde des katalytischen Zentrums, z.B. ,,Z-O0* oder ,,T-O* fiir die
oxidierte Form von Zentrum Z bzw. T, die in der Formulierung der Geschwindigkeitsansétze
benutzt wurden (Tabelle 5.2, Tabelle 5.3), sind ebenfalls in Abbildung 5.1 bzw. Abbildung
5.2 angegeben.

5.2.2 Modell A
(siehe Abbildung 5.1, Tabelle 5.2)

Der Wechsel im Reaktionsverlauf mit der Temperatur wird in Modell A berticksichtigt, indem
sowohl eine Folgereaktion zu Essigsdure iiber Ethen als Zwischenprodukt, das in der Gas-
phase auftaucht (Reaktionen 1, 3, 6), als auch eine quasi-direkte Oxidation von Ethan zu
Essigsdure, die iiber ein Intermediat auf der Katalysatoroberfliche verlduft (Reaktionen 1, 2),

betrachtet werden.

Zur Erkldrung der starken Beschleunigung der Ethenoxidation zu Essigsdure in Gegenwart
von Wasser wird angenommen, dal3 das katalytische Zentrum nur fiir diese Reaktion aktiv ist,
wenn es — in Analogie zur heterogenen Wacker-Oxidation — Hydroxylgruppen trdagt. Durch
Adsorption von Wasser an der oxidierten Form ,,.X—O* des Zentrums X wird die fiir die
heterogene Wacker-Oxidation aktive Form ,,X—OHOH* gebildet (Reaktion 8). Daher ist die
Adsorption von Wasser eine Voraussetzung, um Ethen zu Essigsdure umsetzen zu konnen. Da
die Konzentration der aktiven Form ,,X—OHOH* des Zentrums X mit dem Wasserpartialdruck
zunimmt, nimmt auch die Reaktionsgeschwindigkeit der Wacker-Oxidation (Reaktion 3) mit

dem Wasserpartialdruck zu.
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Vereinfachtes Reaktionsschema (2 Z

(1) | (6 . v
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Abbildung 5.1: Reaktionsschema und vereinfachte mechanistische Basis zu Modell A
Die Zahlen in Klammern dienen der Zuordnung zu den Geschwindigkeitsansétzen
in Tabelle 5.2; Sauerstoff-Fehlstellen sind durch ein leeres Quadrat angedeutet.

Fiir die Ethanoxidation hatte sich ein deutlich geringerer Wassereinflufl als fiir die Ethen-
oxidation ergeben (siche Abschnitt 4.1.3). Der Ethanumsatz zeigt mit steigendem Wasser-
partialdruck ein schwach ausgeprigtes Maximum, das in Modell A in folgender Weise
berticksichtigt ist: Die Oxidation von Ethan zu Ethen erfolgt am Zentrum Z, das dazu in
oxidierter Form ,,Z-O* vorliegen muf3. Dies entspricht einer Aktivierung von Ethan (C-H-
Bindungsbruch) an der starken Base 0O%. Die reduzierte Form ,Z°¢ 1st inaktiv fiir die
Ethanoxidation, kann aber Ethen und Wasser adsorbieren. Die Adsorption von Ethen
(Reaktion 6) bzw. von Wasser (Reaktion 7) fithrt damit zur Blockierung der reduzierten
Zentren ,,Z*. Als Folge der Adsorption von Wasser nimmt neben der Konzentration der
Zentren ,,Z° auch die Konzentration der oxidierten Zentren ,,Z—O“ ab. Da die Geschwin-
digkeit der Ethanoxidation proportional zur Konzentration der Zentren ,,Z—O ist, fiihrt die

Adsorption von Ethen bzw. Wasser indirekt zu einer Verringerung der Geschwindigkeit



Tabelle 5.2: Reaktionen, Geschwindigkeitsansidtze und optimale Parameter der Geschwindigkeitskonstanten fiir Modell A

j Reaktion Geschwindigkeitsansatz Geschw. Konstante bei 539 K E, oder AH,4;s
Ethan Aktivierung (Bildung adsorbierten Ethens)

1 CH¢+Z-O0 —=Z-CHs+H,0 11 = ki peans 070 k; = 1,665-10” mol (s kg Pa)™! 99,7 kJ-mol™
""" Bildung der Essigsdure
2 Z-C,Hs+ 0, —> Z+ CH;COOH 1, =k po2 8z coris k> =1,251-10" mol (s kg Pa)™! 92,6 kJ-mol™
3 C,Hs+X-OHOH + 0,50, —= CH3;COOH + X +H,0 13 =k;3 peana Ox_onon k3 =1,254:10” mol (s kg Pa)™! 144 kJ-mol™
""" Katalysator-Reoxidation
4 050,+Z —>70 13 =k4 po2 67 ks =1,713-10" mol (s kg Pa)™! 123 kJ-mol™
5 050,+X —=X-O0 15 = ks po2 Bx ks = 4,453-10” mol (s kg Pa)™! 85,2 kJ-mol™
""" Adsorption / Desorption von Ethen und Wasser
6 CHi+7Z =7 C,H, te = k¢ pcoa 07 - ke / K¢ ke = 6,633-10° mol (s kg Pa)'  -137 kJ-mol’’
0, coma Ko =2,484-10" Pa’! -176 kJ'mol™

7 H,0+7Z ==70H, 17=ks pio 0z-k; /Ky O O
02 om2 K;=1,359-10"7 Pa’ -220 kJ-mol™
""" Bildung der Wacker-hnlichen Zentren
8§ X-O+H20 == X-OHOH 15 = ks przo Ox.0 ks =2,634:10° mol (s kg Pa)’  -25,7 kJ-mol’
—ks/KgBx onon  Ks=5,396:10° Pa’! -38,8 kJ-mol”’
""" Unselektive Reaktionsschritte
9 CHg+ZO0+30,—>[*]—>2C0,+3H,0+7Z to = Ko peants 070 ko =3,363-10""" mol (s kg Pa)”! 123 kJ'mol™
10 CGH4s+Z-0+250,—[*]—>2C0O,+2H,0+7Z 110 = k10 pcans 020 ki0=2,019-10® mol (s kg Pa)" 43,3 kJ'mol’
11 CH3COOH+Z-0+1,50,—>[*]—>2C0,+2H,0+Z 111 =ki1 Proa Oz.0 ki1 =2,892:10” mol (s kg Pa)’ 105 kJ-mol’’
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der Ethanoxidation. Bei geringen Wasserpartialdriicken dominiert die Adsorption von Ethen
an den reduzierten Zentren ,,Z“, da die Ethenkonzentration unter diesen Bedingungen am
hochsten ist. Als Folge der Adsorption von Ethen wird bei geringen Wasserpartialdriicken die
Konzentration der ,,Z-O“-Zentren und damit die Geschwindigkeit der Ethanoxidation
reduziert. Wenn der Wasserpartialdruck erhoht wird, wird auch die Wacker-Oxidation
beschleunigt, da mehr Zentren fiir die Wacker-Oxidation ,,X—OHOH* gebildet werden. Dies
fiihrt zu einem Riickgang der Ethenkonzentration in der Gasphase und damit auch zu einem
Riickgang der Konzentration der Zentren Z, die durch Adsorption von Ethen blockiert werden.

Als Folge davon steigt auch die Geschwindigkeit der Ethanoxidation an.

Die Adsorption von Wasser an den reduzierten Zentren ,,Z“ ist nur bei hohen Wasser-
partialdriicken von Bedeutung, wo sie den Riickgang der Geschwindigkeit der Ethanoxidation
verursacht. Die unselektiven Oxidationsreaktionen zu Kohlendioxid und die Aktivierung von
Ethan erfolgen an einem katalytischen Zentrum Z. Die drei beriicksichtigten Totaloxidations-
reaktionen werden initiiert durch die Reaktion von Ethan, Ethen bzw. Essigsdure mit der

aktiven oxidierten Form des Zentrums ,,Z—O* (Reaktionen 9, 10, 11).

Als Ergidnzung zu den Geschwindigkeitsansitzen in Tabelle 5.2 sind im Anhang A-3 die
mathematischen Gleichungen zur Berechnung der Bedeckungsgrade fiir die Adsorbate an den
Zentren Z und X sind fiir das Modell A angegeben.

5.2.3 Modell B
(Abbildung 5.2, Tabelle 5.3)

Der Wechsel im Reaktionsverlauf mit steigender Temperatur wird in Modell B auf dhnliche
Art beriicksichtigt wie in Modell A (sieche Reaktionsschema in Abbildung 5.2). Wie zuvor
werden sowohl eine Folgereaktion von Ethan zu Essigsdure, die {iber Ethen als Zwischen-
produkt verlduft (Reaktion 1, 2, 4, 5), und eine quasi-direkte Reaktion von Ethan zu Essig-
sdure (Reaktion 1, 3, 5) betrachtet. Die zwei katalytischen Zentren im Modell B sind ein
Zentrum Z fiir selektive Oxidationsreaktionen und ein Zentrum T fiir Totaloxidations-
reaktionen (Reaktionen 9, 10, 11). Der Hintergrund fiir die Annahme eines Zentrums, das nur
die Totaloxidationsreaktionen katalysiert, besteht darin, da bei der Préparation des
Katalysators bestimmte unerwiinschte Phasen (MoQOs) entstehen, die ausschlieBlich die
Totaloxidation katalysieren. Die Reaktionen an diesem Zentrum T wurden nicht in die
Abbildung 5.2 aufgenommen. Fiir dieses Zentrum T werden zwei Formen unterschieden: die
oxidierte Form ,,T-O und die reduzierte Form ,,T*. Alle Reaktionen des Modells B sind mit

den zugehorigen Geschwindigkeitsansitzen in Tabelle 5.3 aufgefiihrt.

Der Hauptunterschied zwischen Modell A und Modell B liegt in der Aktivierung des Ethans,
die auf verschiedene Weise erfolgt: In Modell B wird angenommen, dafl die Oberfldche des
Katalysators sowohl fiir die Oxidation von Ethan als auch fiir die Oxidation von Ethen durch

Adsorption von Wasser aktiviert wird.
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Abbildung 5.2: Reaktionsschema und vereinfachte mechanistische Basis zu Modell B;
Die Zahlen in Klammern dienen der Zuordnung zu den Geschwindigkeitsansétzen
in Tabelle 5.3; Sauerstoffleerstellen sind durch ein leeres Quadrat angedeutet.

Auf diese Weise kann Modell B sowohl den Anstieg der Geschwindigkeit der Ethanoxidation
mit steigendem Wasserpartialdruck als auch den Anstieg der Geschwindigkeit der Ethen-
oxidation mit steigendem Wasserpartialdruck beschreiben. Da die Adsorption von Wasser
auch an der reduzierten Form ,,Z* erfolgen kann (Reaktion 8), kann die Geschwindigkeit der
Ethanoxidation durch Erhohung des Wasserpartialdruckes nicht iiber einen bestimmten
Grenzwert erhoht werden; Wasser verlangsamt die Reoxidation des Katalysators durch
Adsorption an der reduzierten Form ,,Z“ und damit indirekt auch die Ethanoxidation. Die
aktive hydroxylierte Form ,,Z-OHOH* von Zentrum Z entsteht durch Adsorption von Wasser

am oxidierten Zentrum ,,Z—O* (Reaktion 7)

Es bestehen zwei weitere geringfiigige Unterschiede zu Modell A. Zum einen wird in
Modell B das Intermediat ,,Z—-OHC,H4OH* in der heterogenen Wacker-Oxidation beriick-
sichtigt und zum anderen wird die Adsorption von Ethen an der reduzierten Form ,,Z* des
Zentrums Z nicht beriicksichtigt. Die Betrachtung dieser Adsorption von Ethen war in
Modell A die Grundvoraussetzung dafiir, die Abhingigkeit der Geschwindigkeit der Ethan-
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oxidation vom Wasserpartialdruck beschreiben zu koénnen. Diese ist in Modell B jedoch auf

eine andere Art bertlicksichtigt.

Tabelle 5.3: Reaktionen und Geschwindigkeitsansétze fiir Modell B

j Reaktion Geschwindigkeitsansatz

Reaktionen am selektiven Zentrum Z

1 C;H¢+Z-OHOH —— Z-OHC,Hs + H,0 11 = ki pcans Oz-onon
2 Z-OHC,H; — CHy + Z-OH, 12 = k2 87 oncans
3 Z-OHC,Hs; + 720 ——= Z-OHC,H,OH + Z 13 = k3 0z oncaus
4 CoHy+Z-OHOH =——=Z-OHC,H,OH 14 = K4 pc2na 9z onon

- kr4 eZfoHC2H4OH
5 Z-OHC,H,;OH + 0,50, —= CH;COOH + Z-OH, 15 = ks 08, oncamon

6 Z+0,50, —> 70 16 = ke po2 0z
7 Z-0 + H,0 =—=Z-OHOH 17 = k7 pr20 6z-0 - k7 0z-onon
8 Z-OH, = H,0+Z 13 = kg 0z_om2 - kis pr20 67
* Reaktionen am unselektiven Zentram T
9 CHg+T-0+30, —2CO,+3H,0O+T 19 = Ko pcans O1-0
10CHs +T-0+2,50, —=2CO,+2H,0+ T 110 = K10 pc2nsa 810

1TCH;COOH+T-0+ 1,50, —=2CO, +2H,O0+T 113 =K1 proac O1-0
12T+0,50, —>T-0O 112 = K12 po2 Or
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5.3 Ergebnisse der kinetischen Modellierung

Fiir die optimalen Parametersétze fiir die beiden Modell A und B werden im folgenden die
Ergebnisse, die damit in Simulationsrechnungen erhalten wurden, mit den experimentell
erhaltenen Werten verglichen. Die nachfolgende Tabelle zeigt fiir beide kinetischen Modelle
die Varianzen s, berechnet aus der Summe der Abweichungsquadrate SSR (Gl. (2-20), Seite
40) und der Zahl der Freiheitsgrade, die sich aus der Zahl der Parameter und der Datenpunkte
ergibt.

Tabelle 5.4: Vergleich der Varianzen s” fiir Modell A und B bei den einzelnen Tempera-
turniveaus 530 K 539 K, 576 K

Datensatz E Modell A E Modell B E

S N, ¢ $B) N, ! S(B)/S(A)
T=503K (Ng=72) 839510% 13 223,42-10'8 15 2,79
T=539K (Ng=87) 16,799-107 13 11436107 15 2,11
T=576 K (Ng=75) 3,85810° 13 9,884:10° 15 2,87

Zum Test, ob Modell A signifikant besser als Modell B ist, wurde der F-Test angewendet
(z.B. [120]). Die Zahl der Datenpunkte Nq und die Zahl der Parameter N, die zur Bestim-
mung der Freiheitsgrade notig sind, sind in Tabelle 5.4 angegeben. Fiir den F-Test wurde ein
Konfidenzniveau von 99 % gewihlt. Bei diesem Konfidenzniveau ist Modell A signifikant
besser als Modell B, wenn s*(B) / s*(A) groBer ist als 1,85 bei der Temperatur T =503 K,
groBer als 1,73 bei T =539 K und als 1,82 bei T = 576 K. Dies ist bei allen drei Temperaturen
erflillt. Modell A beschreibt die MeBdaten damit signifikant besser als Modell B.

Dieses Ergebnis wird bestétigt durch den Vergleich der berechneten und gemessenen Molen-
briiche als Funktion der modifizierten Verweilzeit, die in Abbildung 5.3 dargestellt sind. Es ist
deutlich zu erkennen, dal Modell B die Bildung und die Umsetzung des Zwischenproduktes
Ethen bei niedriger Temperatur und geringen Wasserpartialdriicken im Eduktstrom nicht
beschreiben kann. Auch den Wechsel im Reaktionsverlauf von einer Folgereaktion von Ethan
tiber Ethen als Zwischenprodukt zu Essigsdure, die bei niedriger Temperatur bevorzugt
ablduft, zu einer parallelen Bildung von Ethen und Essigsdure, die bei hoher Temperatur
dominiert, kann Modell B nicht wiedergeben. Im Gegensatz dazu beschreibt Modell A die
Bildung der Produkte im Bereich der Bedingungen, die bei den Experimenten eingestellt

wurden.
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Abbildung 5.3: Vergleich der simulierten mit den gemessenen Molenbriichen
der Produkte als Funktion der modifizierten Verweilzeit fiir das
Modell A (durchgezogene Linien) und Modell B (gestrichelte Linien)
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Da nur Modell A in der Lage ist, die experimentellen Daten addquat zu beschreiben, muf}
Modell B und damit auch seine mechanistischen Grundlagen verworfen werden. Es muf}
betont werden, dal3 die erfolgreiche Beschreibung der experimentellen Daten mit Modell A
andererseits keinen Beweis fiir die Richtigkeit des angenommenen Mechanismus darstellt. Es

wird lediglich gezeigt, dall der dem Modell A zugrundeliegende Mechanismus plausibel ist.

Fiir das iiberlegene kinetische Modell A zeigt Abbildung 5.4 in Form eines Paritdtsdiagramms
einen Vergleich der experimentellen Daten mit den dazugehorigen berechneten Werten,
fiir alle Experimente, die in der Parameterschéitzung beriicksichtigt wurden (sieche Abschnitt
2.4). Die Diagramme zeigen keine systematischen Abweichungen. Die gleichmifige Streuung
aller Punkte um die Diagonalen zeigt, dal die Fehler, die zu den Abweichungen fiihren,
hauptsidchlich MeBfehler sind und nicht auf einem fehlerhaften Modell beruhen.

Die optimalen kinetischen Parameter fiir das {iberlegene Modell A sind zusammen mit der

jeweiligen Reaktion in Tabelle 5.2 angegeben.
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Abbildung 5.4: Paritdtsdiagramm der simulierten und gemessenen Molenbriiche fiir
Modell A; es sind alle Experimente enthalten, die in der Parametersuche beriicksichtigt
wurden (siehe dazu Abschnitt 2.4).
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5.4 Diskussion

Bereits in Abschnitt 4.2.1 wurde diskutiert, welche Schritte flir die Bildung von Essigsdure
wahrscheinlich geschwindigkeitsbestimmend sind. Die Desorption der Essigsdure konnte als
geschwindigkeitsbestimmender Schritt ausgeschlossen werden, da die Bildungsgeschwindig-
keit von Essigsdure in der Oxidation von Ethen an dem Mo;V25Nby 12Pdg 000sOx-Katalysator
wesentlich {iber der bei der Oxidation von Ethan liegt. Diese Ergebnisse hatten auBerdem ge-
zeigt, daB3 die Reoxidation des Katalysators ebenfalls nicht geschwindigkeitsbestimmend sein
kann, da die Sauerstoffaufnahme bei der Ethanoxidation mit 4,3-10™ mol-s'l-kg'1 bei
T =539 K deutlich unter der in der Ethenoxidation von 2,4-107 mol-s'l-kg'1 bei T=520K
liegt. In Abhéngigkeit vom Wasserpartialdruck und der Temperatur wurden fiir die Bildung

von Essigsdure folgende Schritte als geschwindigkeitsbestimmende diskutiert:

* Die Aktivierung von Ethan ist bei niedriger Temperatur (< 539 K) geschwindigkeits-

bestimmend.

* Bei hoher Temperatur (576 K) und wasserfreiem Edukt (bzw. geringem Wasserpartial-
druck) ist die Umsetzung von Ethen zu Essigsédure eine zweite Reaktion, die mit dhnlicher
Geschwindigkeit ablduft, und damit die Bildungsgeschwindigkeit der Essigsdure
bestimmt. Wenn die Umsetzung von Ethen zu Essigsdure durch Erhéhung des Wasser-
partialdruckes beschleunigt wird, dann ist die Aktivierung von Ethan wie bei niedriger

Temperatur allein geschwindigkeitsbestimmend.

Die Betrachtung der Werte fiir die kinetischen Parameter, die zu den Totaloxidationsreak-
tionen in Modell A gehdren, geben einen Einblick, auf welche Weise die Kohlendioxid-
bildung erfolgt. Da alle Geschwindigkeitskonstanten fiir die gleiche Temperatur von 539 K
angegeben sind, kann aus den Zahlenwerten direkt abgelesen werden, daf3 Kohlendioxid bei
dieser Temperatur und typischen Reaktionsbedingungen (wie in Abbildung 5.3) zu etwa
gleichem Umfang aus Ethan, Ethen und Essigsdure gebildet wird. Die unterschiedlichen
Aktivierungsparameter der Totaloxidationsreaktionen zeigen, dal bei niedriger Temperatur
Kohlendioxid vermehrt aus Ethen gebildet wird und daB3 bei hoher Temperatur die Bildung

aus Ethan dominiert.

Die Uberlegenheit von Modell A bestitigt die Vermutung aus der Diskussion der ex-
perimentellen Ergebnisse (Abschnitt 4.2.1) tiber die Rolle, die Palladium in der Oxidation von
Ethan zu Essigsdure an dem hier untersuchten Katalysator spielt. Palladium ist, wie die
Literatur zeigt, fiir eine effektive heterogene Wacker-Oxidation notwendig (Abschnitt 1.2.3).
Im Vergleich zum Mo; V(25Nby 1,0x-Katalysator zeigt der hier verwendete Palladium-dotierte
Katalysator Mo;V(25Nbg 12Pdo00sOx eine deutlich hohere Selektivitit zu Essigsdure von
typischerweise etwa 80 %, im Vergleich zu 26 %, die fiir den Palladium-freien Katalysator
von Thorsteinson et al. angegeben werden [11]. Diese Ergebnisse deuten darauf hin, dafl mit

der Einfilhrung von Palladium in den Mo;V(25Nby 120x-Katalysator auch eine deutliche
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Aktivitdt fiir die Wacker-Oxidation eingefiihrt wurde, die es erlaubt, das gebildete Ethen
schnell in Essigsdure umzusetzen. Mit dieser Erkldrung ist auch verstindlich, warum die
Selektivitdt zu Essigsdure auf Kosten der Selektivitdt zu Ethen ansteigt, wenn Palladium zum
Mo Vy25Nbg 120x-Katalysator hinzugefiigt wird. Von Borchert et al. [24] werden Ergebnisse
sowohl fiir den Katalysator mit als auch ohne Palladium angegeben, die zeigen, dal3 die
Geschwindigkeit der Ethanoxidation nur geringfiigig von Palladium beeinflullit wird (Xcope =
9% ohne bzw. Xcpe= 10% mit Pd). Dies bestitigt die Annahme, daB3 Palladium
hauptsichlich die Oxidation von Ethen zu Essigsdure beeinflut. In Ubereinstimmung mit
Modell A kann eine leichte Zunahme des Ethanumsatzes durch Addition von Palladium
erwartet werden. Im Vergleich zum Palladium-freien Katalysator wird die Geschwindigkeit
der Ethanoxidation nach Modell A dadurch erhoht, dal durch die beschleunigte Umsetzung

von Ethen zu Essigsdure weniger Zentren Z durch Ethen blockiert werden.

Wie Evnin et al. [43] gezeigt haben, kann Palladium die Reduzierbarkeit von Vanadiumoxid
beeinflussen: bei Dotierung mit Palladium kann Vanadium(V)oxid bereits bei niedrigeren
Temperaturen Redoxzyklen (V°© o V*") durchlaufen als ohne Palladium. Fiir den in dieser
Arbeit untersuchten Katalysator kénnte dieser Sachverhalt ebenfalls von Bedeutung sein. Da
jedoch keine vergleichende Messungen an Pd-freiem Mo;V25sNbyg 1,0x durchgefiihrt wurden,

sind keine Aussagen dariiber mdglich, ob Palladium die Reduzierbarkeit beeinfluf3t.

Im folgenden wird fiir das iiberlegene kinetische Modell A die Bestimmtheit der Parameter,
die Linearitit des Modells (Reaktormodell inkl. Kinetik) und die Korrelationen zwischen
einzelnen Parametern analysiert. Eine empfehlenswerte Methode diese Informationen zu
gewinnen, stellt nach Bates und Watts [53] die Berechnung der ,,Conditional-Joint-Parameter-
Likelihood”-Regionen dar, die fiir Modell A in Abbildung 5.5 grafisch fiir verschiedene
Konfidenzniveaus dargestellt sind. Wolf und Moros [56] haben gezeigt, dal3 aus den Diagram-
men der ,,Conditional-Joint-Parameter-Likelihood”’-Regionen ermittelt werden kann, ob be-
stimmte Reaktionen im Vergleich zu anderen schnell ablaufen oder ob das Gleichgewicht bei
bestimmten Reaktionen schnell eingestellt ist. Auerdem kann erkannt werden, ob bestimmte
Parameter miteinander korreliert sind. Korrelationen zeigen sich als langgezogene ,, Taler,
entlang deren Minimum die beiden Parameter verdndert werden konnen, ohne die Zielfunk-

tion zu beeinflussen.

Fiir lineare Modelle ist die Form die ,,Conditional-Joint-Parameter-Likelihood”’-Regionen
ahnlich einer Ellipse. Je exakter ein Parameter bestimmt ist, desto stérker ist die Ellipse in der
Richtung dieses Parameters gestaucht. Fiir Modell A findet man fiir einige Parameterpaare
diese ellipsen-dhnliche Form (z.B. ki/k, ki/ks, ko/ks, ko/Ke, ka/ko, ka/kio, ko/ki1). Im Gegen-
satz dazu zeigen andere Konturdiagramme erhebliche Abweichungen von der Ellipsen-Form,
die darauf hinweisen, dal} diese Parameter miteinander korreliert sind oder dafl Modell A in
bezug auf den oder die Parameter nichtlinear ist. Ein typisches Diagramm fiir zwei linear

korrelierte Parameter stellt das Diagramm von kg gegen K¢ dar. Als Folge der Korrelation sind



5.4 DISKUSSION 93

alle Plots von k¢ und K¢ gegen einen anderen Parameter sehr dhnlich. Nach Wolf und Moros
[56] zeigt die starke Korrelation zwischen der Adsorptionsgeschwindigkeitskonstanten kg und
der Gleichgewichtskonstanten der Adsorption K¢, da3 das Gleichgewicht dieser Reaktion, die
Adsorption von Ethen am reduzierten Zentrum ,,Z* schnell eingestellt ist. Fiir Parameter K-
zeigen alle Diagramme ,,Tdler, die zu beiden Seiten offen sind. Dies bedeutet fiir die
zugehorige Reaktion, die Adsorption von Wasser am reduzierten Zentrum ,,Z, dal} sie bei
T =539 K und den in den Experimenten eingestellten Partialdriicken bedeutungslos ist. Wenn
alle Konturdiagramme eines Parameters zur rechten Seite bzw. nach oben offen sind, kann fiir
die zugehorige Reaktion geschlul3folgert werden, dal3 sie nicht geschwindigkeitsbestimmend
ist, da ihre Geschwindigkeitskonstante erhdht werden kann, ohne deutliche Anderungen in der
Modellvorhersage zu verursachen. Diese Form der Konturdiagramme wurde fiir die Parameter
k; und Ky gefunden. Die Konturdiagramme von ks ermoglichen daher die Schluf3folgerung,
daB3 die heterogene Wacker-Oxidation (Reaktion 3) schnell ist im Vergleich zur Bildung der
aktiven Form ,,X—OHOH® des Wacker-Zentrums X (Reaktion 8). Die Form des Kontur-
diagramms fiir Kg zeigt, daB3 die Geschwindigkeit der Desorption des Wassers vom Zentrum
X (Reaktion 8), die sich aus dem Quotienten kg / Kg ergibt, im Vergleich zur Adsorption so

langsam ist, daB sie nicht relevant ist.

Fiir die Bildung von Kohlendioxid werden fiir den kinetischen Parameter der Totaloxidation
von Ethan die kleinsten ,,Conditional-Joint-Parameter-Likelihood”-Regionen aller Totaloxida-
tionsreaktionen gefunden. Die groBBeren ,,Conditional-Joint-Parameter-Likelihood”-Regionen
fiir die Parameter der Totaloxidation von Ethen und Essigsdure zeigen, dal3 die zugehorigen
kinetischen Parameter statistisch weniger exakt bestimmt sind als bei der Totaloxidation von
Ethan.

Im folgenden Abschnitt wird diskutiert, ob die Parameter, die fiir das Modell A gefunden
wurden (Tabelle 5.2), physikalisch sinnvoll sind. In Ubereinstimmung mit Van’t Hoffs Gesetz
wurden negative Werte flir die Adsorptionsenthalpien erhalten (Reaktionen 6, 7, 8). Dariiber
hinaus sind die Aktivierungsenergien der Reaktionen 1 bis 5 und 9 bis 11 positiv, wie es zu
erwarten ist. Fiir die Geschwindigkeitskonstante k¢, die zur Adsorption von Ethen gehort,
wurde jedoch eine stark negative Aktivierungsenergie gefunden. Wie aus den zuvor disku-
tierten ,,Conditional-Joint-Parameter-Likelihood”’-Regionen hervorgeht, sind die Parameter kg
und K¢ des Models A stark miteinander korreliert (Abbildung 5.5). Daher kann die Akti-
vierungsenergie von ke und die Adsorptionsenthalpie von K¢ nicht unabhédngig voneinander
bestimmt werden. Die starke Korrelation bedeutet, da3 nur der Quotient k¢ / K¢ signifikant ist
und daher auch nur fiir diesen Quotienten ein Aktivierungsparameter bestimmbar ist, der sich
aus der Differenz E,xs + AHuqxe = 39 kJ -mol”! der beiden Parameter ergibt. Die Differenz
entspricht der Aktivierungsenergie der Desorption; der errechnete Wert ist positiv und damit

physikalisch sinnvoll.
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Abbildung 5.5: ,,Conditional-Joint-Parameter-Likelihood““-Regionen fiir Modell A; in
jedem Diagramm wurden die Parameter zwischen 0 und 2-k; bzw. 0 und 2-K; variiert;
die Hohenlinien gehdren zu Konfidenzniveaus von 99 %, 95 %, 80 % und 50 %.
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Fiir die Bildungsreaktion der aktiven Form ,,.X—-OHOH* des Wacker-dhnlichen Zentrums X
(Reaktion 8) wurde eine negativer Wert von —25,7 kJ ‘mol”! gefunden. Fiir diese Reaktion
zeigt die obige Analyse, daB fiir die Riickreaktion (Wasserdesorption) kein signifikanter Wert
bestimmt werden kann, da die Umsetzung der Wacker-Zentren ,,X—OHOH* iiber Reaktion 3
schneller ist. Daher lauft die Riickreaktion (Wasserdesorption) praktisch nicht ab, solange
Ethen vorhanden ist, das zum Verbrauch der gebildete ,,X—OHOH* Zentren fiihrt. Die
Bildung der Wacker-Zentren ist daher ein geschwindigkeitsbestimmender Schritt bei der
Bildung der Essigsdure aus Ethen. Daher ist der negative Wert fiir die Bildungsreaktion der
Wacker-Zentren signifikant. Eine mogliche mechanistische Erkliarung fiir diesen Befund ist
die Abnahme der Zahl der (Wacker-) Zentren X mit steigender Temperatur aufgrund einer
Umwandlung des Katalysators (z.B. Phaseniibergang). Fiir das Vorliegen einer reversible
Verdnderung des Katalysators, die bei etwa T =550 K stattfindet, geben DSC-Experimente
Hinweise [101].



6 Modellierung des reaktionstechnischen Verhaltens von
Festbett- und Wirbelschichtreaktoren

Die Ergebnisse der Modellierung von Festbett- und Wirbelschichtreaktoren fiir die partielle
Oxidation von Ethan zu Essigsdure werden beschrieben und diskutiert. Als kinetisches Modell
wird das gegeniiber Modell B iiberlegene Modell A verwendet. Wie im experimentellen Teil
beschrieben, wird der Festbettreaktor als polytroper 1-dimensionaler Festbettreaktor mit
radialem parabolischen Temperaturprofil modelliert. Fiir die Modellierung des Wirbelschicht-
reaktors wird das Bubble-Assemblage-Modell (BAM) verwendet. Zur Abschédtzung des
Einflusses der Riickvermischung in der Emulsion wurde zusétzlich ein Wirbelschichtreaktor
mit dem ,,Completely-Mixed-Emulsion“~-Modell (CME) simuliert.

Die Simulation des Festbettreaktors soll zeigen, ob und unter welchen Bedingungen die stark
exotherme Oxidation von Ethan zu Essigsdure in einem Festbettreaktor durchgefiihrt werden
kann, ohne dal} es zu unerwiinscht starken Temperaturgradienten oder sogar zum thermischen
Durchgehen des Reaktors kommt, das letztlich zur Zerstérung des Katalysators durch zu hohe
Temperaturen fiihrt, wie die Ergebnisse in Abschnitt 4.1.1 gezeigt haben. Fiir den Wirbel-
schichtreaktor, in dem prinzipiell auch stark exotherme Reaktionen beherrscht werden
konnen, ist zu priifen, wie stark die Selektivitit zu den Wertprodukten Ethen und Essigsdure

im Vergleich zum Festbettreaktor durch die stirkere Riickvermischung herabgesetzt wird.

6.1 Festbettreaktor

Wie die Abschédtzung zum EinfluB3 von Stofftransporteinfliissen in Abschnitt 5.1 gezeigt hat,
miissen beim Einsatz eines Vollkatalysators in Form groferer Partikel innere und &ulere
Stofftransportvorginge beriicksichtigt werden. In den folgenden Simulationen wird jedoch
angenommen, dal} sich das aktive Material nur auf der obersten Schicht des Katalysatorpellets
mit einer Schichtdicke von weniger als 500 um befindet. Dies entspricht einer Beladung des
Katalysatortriagers von 20 bis 50 % fiir die hier eingesetzten Partikelgroen von 3 bzw. 5 mm.
Aufgrund der geringen Schichtdicke ist der innere Stofftransport nicht limitierend und muf3
daher im Reaktormodell nicht beriicksichtigt werden. Auch der dullere Stofftransport kann fiir
Temperaturen unterhalb von ca. 580 K vernachldssigt werden, da die Reaktionsgeschwindig-
keit pro Volumen gegeniiber dem Vollkatalysator so weit reduziert ist, da3 keine signifikanten

Gradienten zwischen Oberflache und Fluid entstehen.

Aus den experimentellen katalytischen Ergebnissen ergibt sich fiir das Reaktionsgemisch aus
Tabelle 6.1 etwa eine maximale Ausbeute von Essigsdure von 7,5 % bei T =539 K und
P =1,6 MPa. Dieses wiirde bei einem Reaktordurchmesser von 25 mm, einer Gasgeschwin-
digkeit von 0,045 m's” unter Reaktionsbedingungen und etwa 50.000 parallelen Reaktor-
rohren eine Anlagenkapazitit von 50.000 t/Jahr entsprechen. Um den Effekt der Betriebs-

" Die in diesem Abschnitt prisentierten Ergebnisse sind teilweise vorab verdffentlicht worden [102].
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bedingungen auf die thermische Stabilitit eines Festbettreaktors zu untersuchen, wurden zwei
verschiedene Félle simuliert: Zum einen wurden Bedingungen gewaihlt, die zu einer
schlechten Wérmeabfuhr fithren (Warmeiibergangskoeffizient katalytisches Bett — Wand:
h'w=253Wm?K"), dh. vor allem eine niedrige Stromungsgeschwindigkeit und zum
anderen Bedingungen, die zu einer besseren Wiarmeabfuhr fithren (h'y, =47,7 W m? K), d.h.
eine hohere Gasgeschwindigkeit*. Die modifizierte Verweilzeit ist fiir beide Félle gleich. Die

Werte der Parameter fiir die Simulation sind in Tabelle 6.1 zusammengestellt.

In den Simulationsrechnungen wurden fiir beide Félle die Eingangstemperaturen variiert. Die
Kiithlmitteltemperatur wurde jeweils gleich der Eingangstemperatur gesetzt. Als Ergebnis der
Simulation wurden axiale Temperaturprofile erhalten, die in Abbildung 6.1 dargestellt sind.
Die ebenfalls erhaltenen Umsétze und Selektivitéiten sind in Tabelle 6.2 fiir die verschiedenen
Bedingungen aufgelistet. AuBBerdem sind in Tabelle 6.2 die Selektivititen zu Essigsdure bei
gleichem Sauerstoffumsatz von Xy =25 % angegeben, um Aussagen zur Abhédngigkeit der

Essigsdureselektivitit von der Eingangstemperatur machen zu kdnnen.

Tabelle 6.1: Ubersicht zu den unterschiedlichen Bedingungen in den Simulations-
rechnungen zur thermischen Stabilitdt des Festbettreaktors in der Ethanoxidation

BEDINGUNGEN (1) (2)
Reaktorldnge 2,0 6,0 m
Katalysatormasse 0,589 1,767 kg
Katalysatorpartikelgrof3e (Zylinder) 3x3 5x5 mm
Leerrohrgeschwindigkeit (RTP) 0,015 0,045 ms"
Volumenstrom (STP) 63 189 mls™
Radiale Wirmeleitfihigkeit der Schiittung 043 0,65 Wm' K"
Wirmeiibergangskoeftizient

* von Schiittung an Rohrinnenwand 27,1 54,5 W m?2 K
* Gesamt (von Schiittung an Kiihlmittel) 253 47,7 Wm? K
Gesamtdruck 1,6 MPa

CoHe : O, : N, : H,O 40:8:32:20
Reaktordurchmesser 0,025 m
Schiittungsporositét 0,35 —

aktive Katalysatormasse pro Volumen 600 kg m™

Kiihlmitteltemperatur = Eingangstemperatur

" Der EinfluB der PartikelgroBe (3 bzw. 5 mm) auf den Warmeiibergangskoeffizient h'y, ist gering (< 10%).
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Abbildung 6.1: Simulierte axiale Temperaturprofile im Festbettreaktor in der Ethanoxi-
dation bei verschiedenen Temperaturen T. am Reaktoreingang (Eingangs- = Kiihlmit-
teltemperatur); zugehorige Umsétze und Selektivitdten sind in Tabelle 6.2 angegeben.
Bedg. 1 (u= 0,015 m/s, d,= 3 mm), T. =490, 500, 505, 507, 510 K

Bedg. 2 (u = 0,045 m/s, d, = 5 mm), T. = 490, 500, 515, 520, 522, 525 K

links:
rechts:

Tabelle 6.2: Umsitze, Selektivitdten, Ausbeuten und maximale Temperaturen in den
Simulationsrechnungen zur Ethanoxidation im Festbettreaktor bei verschiedenen Tem-
peraturen am Reaktoreingang (zugehdrige axiale Temperaturprofile in Abbildung 6.1)

Te  Tmax | Xcowe — Xo2 Scona SHoac Sco2 SHoac
K K % % % % % bei Xo2 =25 %
Bedingungen (1): u=0,015ms™, d, =3 mm
400 4928 | 093 928 | 047 8767 1187 | -
500 514 3,94 40,79 0,19 83,69 16,12 84,6
505 547 7,43 79,75 0,08 78,81 21,10 83,3
507 832 unkontrolliertes Durchgehen des Reaktors
Bedingungen (2): u=0,045 ms”, dy=5mm
490 4914 | 081 808 | 050 878 164 | -
500 504,8 | 2,64 27,07 0,25 85,30 14,44 85,4
510 522 5,72 60,26 0,16 81,50 18,34 83,6
515 533 7,33 78,16 0,25 79,30 20,45 82,6
520 551 8,47 91,15 0,80 76,57 22,63 81,5
522 560 8,77 95,03 1,14 74,73 24,14 81,2
525 821 unkontrolliertes Durchgehen des Reaktors
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Fiir beide Fille zeigt die Abbildung 6.1 das Auftreten eines Temperaturmaximums im vor-
deren Teil des Reaktors. Nach einer kurzen Zone, in der die Bildung der selektiven Produkte
Ethen und Essigsdure bevorzugt ablauft, kommt es durch die freiwerdende Reaktionswéirme
zu einem starken Anstieg der Temperatur. Mit dem Ansteig der Temperatur ist auch ein
Anstieg der Reaktionsgeschwindigkeit verbunden, so dal mehr Wirme pro Zeit frei wird.
Hierdurch wird mehr Warme frei, als iiber die Kiihlung abgefiihrt werden kann; dies fiihrt zu
einem unkontrollierten Temperaturanstieg und damit zum ,,Durchgehen* des Reaktors. Mit
dem Anstieg der Temperatur ist auch eine stirkere Kohlendioxidbildung im Vergleich zur iso-

thermen Reaktorfahrweise verbunden.

Bei der geringen Gasgeschwindigkeit und der damit schlechteren Warmeabfuhr wird das
Durchgehen des Reaktors bei einer Eingangstemperatur von T, = 507 K beobachtet. Bereits
eine kleine Anderung der Eingangstemperatur fiihrt bei diesen Bedingungen zu einer starken
Anderung der Temperaturprofile; der Reaktor reagiert sehr empfindlich auf Schwankungen
der Eingangstemperatur. Bei Bedingungen mit besserer Warmeabfuhr wird eine deutlich
hoher liegende Temperaturschwelle gefunden, ab der ein Durchgehen des Reaktors auftritt
(T. = 524 K). AuBerdem ist der Reaktor weniger empfindlich auf Anderungen der Eingangs-
temperatur; die Temperaturprofile indern sich weniger stark bei gleicher Anderung der
Eingangstemperatur als im Fall der schlechten Wameabfuhr. Die Werte fiir die Selektivitit bei
gleichem Sauerstoffumsatz (Tabelle 6.2) zeigen, daBl die Selektivitit zu Essigsdure mit
steigender Temperatur abnimmt (zugunsten von Kohlendioxid). Daher unterstiitzt eine gute

Wirmeabfuhr die Bildung von Essigsdure mit hoher Selektivitét.

Um herauszufinden, ob die Ergebnisse der Modellierung des Festbettreaktors von den Ver-
einfachungen im gewihlten eindimensionalen Reaktormodells abhidngen, wurde die Simula-
tion des Festbettreaktors fiir die Bedingungen 1 (Tabelle 6.1) mit einem zweidimensionalen
Reaktormodell wiederholt [102]. Fiir diese Simulation wurde ein kommerzielles CFD-
(computational fluid dynamics)-Programm (Fluent, Version 4) eingesetzt. Die Voraussagen
hinsichtlich der thermischen Stabilitdit des Reaktors stimmen gut {berein. Fiir die
Bedingungen 1 wurde mit dem zweidimensionalen Modell ein thermisches Durchgehen des
Reaktors bei einer Temperatur von T, =509 K gefunden (eindimensional: T, =507 K). Die
axialen Temperaturprofile fir den Fall des thermischen Durchgehens sind fiir das
zweidimensionale Reaktormodell gegeniiber dem eindimensionalen Modell etwas verbreitert,
da nur im zweidimensionalen Modell die axiale Warmeleitung der Schiittung sowie der
Reaktorwand beriicksichtigt werden. Die Ergebnisse hinsichtlich Selektivitit und Umsatz
werden von der Art des Reaktormodells nicht signifikant beeinflufit. Das eindimensionale
Modell ist daher ausreichend genau, um verlidBBliche Aussagen zur thermischen Stabilitdt des
Reaktors abzuleiten. Die zusétzliche Beriicksichtigung der radialen Konzentrationsgradienten
und der axialen Warmeleitung in der Schiittung und in der Rohrwand im zweidimensionalen
Modell haben nur geringe Auswirkungen auf die Ergebnisse; ihre Anwendung ist daher fiir

den hier verfolgten Zweck nicht erforderlich.
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6.2 Wirbelschichtreaktor

Im Festbettreaktor konnen wegen der schlechten Wérmeabfuhr nur geringe Raumzeit-
ausbeuten (bezogen auf das Reaktorvolumen) erzielt werden. Wie der vorherige Abschnitt
gezeigt hat, kann auch bei verdiinnt eingesetztem Katalysator und bei Bedingungen fiir eine
relativ gute Warmeabfuhr nur bei einer relativ geringen Temperatur (T, = 520 K) gearbeitet
werden. Im Wirbelschichtreaktor kann durch direktes Einbringen von Wérmeaustauschflachen
in das katalytische Bett die Reaktionswarme viel effektiver abgefiihrt werden, da der Warme-
transport zum Wérmetauscher iiber die bewegten Katalysatorpartikel mit ihrer hohen Wérme-
kapazitit erfolgt und zu hohen Wirmeiibergangskoeffizienten Schicht-Kiihlwand fiihrt. Auf
Grund der guten Wéarmeabfuhr und der starken Durchmischung des Feststoffes kann die

Wirbelschicht in der Modellierung als isotherm betrachtet werden.

Die folgende Modellierung des Wirbelschichtreaktors hat das Ziel, optimale Parameter fiir den
Betrieb eines Wirbelschichtreaktors aufzuzeigen. Die erzielten Ausbeuten und Selektivititen
sollen mit den Ergebnissen aus dem Festbettreaktor verglichen werden. Zu diesem Zweck
wurde der EinfluB der Temperatur, des Wasserpartialdruckes im Eduktstrom und des Stoff-
transportes zwischen Blasen- und Emulsionsphase auf die Produktzusammensetzung unter-

sucht.

Bei der Modellierung des Wirbelschichtreaktors wurde ein Reaktordurchmesser von 4 m
angenommen. Auf Basis einer maximalen Ausbeute an Essigsdure von ca. 7 %, die im Labor-
Festbettreaktor bei typischen Bedingungen erzielt wird (P = 1,6 MPa, C;Hs/ O,/ H,O /N,
=0,40/0,08/0,20/0,32), kann fiir den Wirbelschichtreaktor eine Kapazitit an Essigsdure
von 200.000 t/Jahr abgeschétzt werden (mit VSTP’e =54m’s?).

6.2.1 Temperatureinflufl

Die Abhédngigkeit der Ausbeute an Essigsdure von der modifizierten Verweilzeit ist in
Abbildung 6.2 (links) fiir verschiedene Temperaturen dargestellt. Die hochste Ausbeute an
Essigsdure wird im Temperaturbereich zwischen 533 K und 553 K erzielt. Wie die Auf-
tragung der Produkt-Selektivititen gegen den Ethanumsatz in Abbildung 6.2 (rechts) zeigt,
nimmt bei gleichem Umsatz die Selektivitit zu Ethen zugunsten der Selektivitit zu Essigsaure
mit steigender Temperatur zu. Der Grund hierfiir ist die hohere Aktivierungsenergie der
Ethenbildung im Vergleich zur Essigsdurebildung. Die Selektivitit zu Kohlendioxid (nicht

dargestellt) nimmt ebenfalls mit Erh6hung der Temperatur zu.

Der Temperatureinfluf3 fiir die Ethanoxidation im Wirbelschichtreaktor wurde zusitzlich fiir
Bedingungen ohne Wasserzugabe zum Eduktstrom untersucht. Ein Vergleich der Ergebnisse
fiir beide Bedingungen (die Anwesenheit und die Abwesenheit von Wasser im Eduktstrom)
zeigt Abbildung 6.3. Dargestellt ist die Abhédngigkeit der Ausbeute an Essigsdure sowie die

Ausbeute an Wertprodukten (Ethen und Essigsdure) als Funktion der Betriebstemperatur.
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Abbildung 6.2: Simulationsergebnisse zur Ethanoxidation im Wirbelschichtreaktor bei
verschiedenen Temperaturen; (d, = 80 pm; u/ ume= 8; P = 1,6 MPa; Vgp =
4,67..5,4m’s”"; pp, = 3100 kg m™; C;Hg /O, / H,O / N, = 0,40/ 0,08 / 0,20 / 0,32)

(a) Ausbeute an Essigsdure als Funktion der modifizierten Verweilzeit;

(b) Abhéngigkeit der Selektivitit vom Umsatz

Die Darstellung zeigt deutlich, da3 die Essigsdureausbeute im Fall der Wasserzugabe weniger
stark abfdllt, wenn die Temperatur erhoht wird. AuBerdem wird bei Wasserzugabe eine
geringfiigig hohere Essigsdureausbeute erhalten (4,65 % im Vergleich zu 4,35 %). Die Aus-
beute an Wertprodukten (Essigsdure + Ethen) bleibt oberhalb einer Temperatur von etwa
T = 530 K praktisch konstant. Der Einflufl des Wassers auf die Ausbeute an Wertprodukten ist
nur schwach ausgepragt.
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Abbildung 6.3: Simulationsergebnisse zur Ethanoxidation im Wirbelschichtreaktor bei
verschiedenen Temperaturen; Ausbeute an Essigsdure und an Wertprodukten (C,H, +
HOac) als Funktion der Reaktionstemperatur; Bedingungen wie in Abbildung 6.2
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6.2.2 EinfluB} von Partikel- und Blasengré3e auf die Produktverteilung

Zur Untersuchung der Abhéngigkeit der Produktverteilung von der Partikelgrofle wurden
Simulationsrechnungen fiir zwei PartikelgroBen, 60 yum und 80 um, durchgefiihrt. Die
PartikelgroBe hat entscheidenden EinfluB auf die BlasengroBe und damit die Betthydro-
dynamik. Abbildung 6.4 zeigt das Anwachsen der Blasen mit zunehmendem Abstand vom
Gasverteiler. Im Fall der kleineren Partikel ist die maximale Blasengrofe limitiert auf einen
Durchmesser von ca. 4 cm. Dagegen werden mit den groBeren Partikeln von 80 pm erheblich

groflere Blasen von bis zu 12 ecm Durchmesser gebildet.

In den Konzentrationsprofilen zeigen sich filir die beiden untersuchten PartikelgroBen deut-
liche Unterschiede (Abbildung 6.5, Abbildung 6.6). In der Emulsionsphase wird der Sauer-
stoff unabhéngig von der PartikelgroBe schnell umgesetzt (Abbildung 6.5). Dagegen ist die
Geschwindigkeit der Sauerstoffabnahme in den Blasen deutlich langsamer, da beide
Vorgénge, die zur Abnahme beitragen, die chemische Reaktion und der Stoffiibergang in die
Emulsionsphase, langsam sind. Die Reaktionsgeschwindigkeit der Abreaktion von Sauerstoff
ist aufgrund der geringen Feststoffkonzentration in der Blasenphase gering. Die Geschwindig-
keit des Stoffiibergangs hingt von der Stoffaustauschfliche und dem Stoffiibergangskoefti-

zienten kgg ab. Bei den kleineren Partikeln (60 um) ist die Stoffaustauschflidche als Folge der
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Abbildung 6.4: Simulierte Blasengréf3e im Wirbelschichtreaktor fiir die Partikeldurch-
messer 60 um und 80 pm als Funktion der Hohe iiber dem Gasverteiler; (u/ups = 8;
P=1,6 MPa; T=553 K, Vgp=2,82/5,01 m’ s fiir dp = 60 pm / 80 um;

P, = 3100 kg m™; CyHg /O, / HyO / N, = 0,40 /0,08 /0,20 / 0,32)
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Abbildung 6.5: Simulierter Sauerstoffumsatz in der Ethanoxidation als Funktion der
Hohe tiber dem Gasverteiler in Blasen- und Emulsionsphase;
Bedingungen wie in Abbildung 6.4

kleineren Blasen deutlich groBer, so daB3 der Sauerstoff schneller aus der Blasenphase in die
Emulsionsphase iibergeht; daher sinkt die Sauerstoffkonzentration in der Blasenphase mit
zunehmender Hohe fiir die kleinen Partikel (60 pm) schneller ab als fiir die groen Partikel
(80 pwm).

Die Auswirkungen der verschiedenen Partikeldurchmesser (60 / 80 um) auf die Produktver-
teilung in der Blasen- und Emulsionsphase zeigt Abbildung 6.6. Die Produktkonzentration in
der Emulsionsphase ist generell hoher. Die Konzentration an Essigsdure in der Emul-
sionsphase erreicht ihr Maximum, wenn der Sauerstoff in der Emulsionsphase verbraucht ist
(vgl. Abbildung 6.5); danach nimmt die Essigsdurekonzentration mit zunehmender Hohe
aufgrund des Stoffiibergangs in die Blasenphase ab. Die Konzentration von Ethen und
Kohlendioxid nimmt dagegen monoton zu. Wenn der Sauerstoff in der Emulsion verbraucht
ist und nur durch Stoffiibergang aus Blasen in die Emulsion nachgeliefert wird, ist die
Sauerstoffkonzentration in der Emulsionsphase sehr gering. Die geringe Sauerstoffkonzentra-
tion fiihrt zur bevorzugten Bildung von Ethen (gegeniiber Essigsdure), da bei geringen Sauer-
stoffkonzentrationen die Reaktionsgeschwindigkeit der Oxidation von Ethen zu Essigsdure
gering ist. In der Blasenphase steigt die Konzentration aller Produkte mit zunehmender Hohe.
Die Konzentrationen der Produkte in der Blasenphase sind geringer als in der Emulsions-
phase, da der Stoffiibergang aus der Emulsionsphase, in der aufgrund der hohen Feststoff-
konzentration hauptsdchlich die Produktbildung stattfindet, in die Blasenphase langsam
erfolgt. Im Fall der kleineren Partikel ist der Stoffiibergang schneller, so dall geringere
Differenzen zwischen Emulsions- und Blasenphase bestehen und der Konzentrationsausgleich
schneller ablduft (Abbildung 6.6, rechts).
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Abbildung 6.6: Simulierte Produktanteile in der Ethanoxidation als Funktion der Hohe
iiber dem Gasverteiler in Blasen- und Emulsionsphase; Bedingungen wie in Abbildung
6.4; links: PartikelgroBe dp = 80 um ; rechts: PartikelgroBe dp = 60 pm
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Abbildung 6.7: Simulierte Abhangigkeit der Selektivitit zu den Produkten als Funktion
des Ethanumsatzes flir zwei Temperaturen und zwei PartikelgroBen; (u/ups = 8;

P = 1,6 MPa; p, = 3100 kg m™; C,H /O, / HyO / N = 0,40 / 0,08 / 0,20 / 0,32)

links: T=533 K, Vgrp=2,93/5,20m’s" (dp =60 um /80 pm)

rechts: T =553 K, Vgrp=2,82/5,01 m’s™ (dp = 60 um / 80 pum )

Der EinfluB} der PartikelgroBe auf die Umsitze und Selektivitdten ist flir zwei Temperaturen in
Abbildung 6.7 dargestellt. Je nach Temperatur steigt die Selektivitdt zu Essigsdure um 2 % bis
3,5 %, wenn der Partikeldurchmesser von 80 pm auf 60 pm verkleinert wird. Die Bildung von

Kohlendioxid wird durch den kleineren Partikeldurchmesser zuriickgedringt. Da die kleinen
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Abbildung 6.8: Simulierte Abhidngigkeit der Essigsdureausbeute als Funktion der
modifizierten Verweilzeit; Bedingungen wie in Abbildung 6.7

Partikel zur Bildung kleinerer Blasen und damit zu einem verbesserten Stoffiibergang
zwischen Blasen- und Emulsionsphase fiihren, sind im oberen Teil der Wirbelschicht im Fall
kleinerer Partikel weniger hohe Konzentrationen von Sauerstoff in der Blasenphase vorhanden
(Abbildung 6.5); daher wird die Totaloxidation von Essigsdure zu Kohlendioxid zuriick-
gedrangt. AuBlerdem geht bei kleineren Partikeln der Grad der Riickvermischung zuriick,
da nach dem BAM-Wirbelschichtmodell die Hohe einer Zelle, fir die eine ideale Riickver-
mischung angenommen wird, dem lokalen Blasendurchmesser entspricht (vgl. Abschnitt
3.2.2). Die Verringerung der Riickvermischung tragt ebenfalls zu einer Erhéhung der
Ausbeute an Essigsdure (Zwischenprodukt) bei und reduziert die Kohlendioxidbildung aus
Essigsdure und Ethen. Durch Verringerung der Partikelgrofle kann daher eine Erhéhung der

Raumzeitausbeute an Essigsdure erreicht werden (Abbildung 6.8).

6.2.3 EinfluBl der Riickvermischung in der Emulsionsphase auf die
Produktverteilung

Der EinfluB der Riickvermischung in der Emulsionsphase auf die Ethanoxidation wurde
untersucht, indem der Wirbelschichtreaktor unter Einsatz verschiedener Reaktormodelle, dem
BAM und dem CME-Modell, simuliert wurde. Im CME-Modell wird vollstindige Riick-
vermischung der Emulsionsphase angenommen. Die Ergebnisse der Simulationen sind in
Abbildung 6.9 fiir den Fall der Wasserzugabe zum Eduktstrom und in Abbildung 6.10 fiir
einen wasserfreien Eduktstrom dargestellt. Bei niedrigem Ethanumsatz (geringer Verweilzeit)
werden vom CME-Modell geringfiigig hohere Ausbeuten an Essigsdure vorhergesagt. Die
Selektivitit zu Kohlendioxid ist fiir beide Wirbelschichtmodelle dhnlich. Bei niedrigem und
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mittlerem Umsatz wird mit dem BAM etwas mehr Kohlendioxid vorhergesagt; bei hohem
Ethanumsatz nimmt fiir das CME—Modell die Kohlendioxidselektivitdt stark zu und iibersteigt
die des BAM. Diese Ergebnisse sind unabhédngig davon, ob Wasser im Eduktstrom vorhanden
ist oder nicht.

Dagegen beeinfluflt die Zugabe von Wasser zum Eduktstrom die Vorhersagen des BAM und
CME-Modells fiir die Essigsdureselektivitit. Mit Wasser im Edukt (Abbildung 6.9) sagt das
BAM nur bei hoherem Ethanumsatz eine hohere Selektivitit zu Essigsdure voraus als das
CME-Modell. Dagegen ist die Selektivitdt zu Essigsdure ohne Wasser im Edukt bei geringer
Riickvermischung in der Emulsionsphase hoher (BAM, Abbildung 6.10). Dies kann durch den
katalytischen Effekt des Reaktionswassers auf die Umsetzung von Ethen zu Essigsédure erklért
werden. Da nach dem BAM mehr Kohlendioxid gebildet wird, entsteht auch mehr Reaktions-
wasser, so daBl die Oxidation von Ethen zu Essigsdure schneller ablduft. Daher ist die
Selektivitit zu Essigsdure mit dem BAM hoher und die Selektivitit zu Ethen mit dem CME-
Modell. Der Grund fiir die geringere Kohlendioxidselektivitit bei kleinen Umsétzen, die fiir
das CME-Modell gefunden wurde, ist die Verteilung des Sauerstoffs iiber die ganze Emulsion
im CME-Modell. Aus den vorliegenden Ergebnissen kann kein genereller Vorteil der
starkeren Riickvermischung in der Emulsion erkannt werden. Die maximale Ausbeute an
Essigsdure ist nach dem CME-Modell geringer als nach dem BAM (Ynoac = 6,14 % / 6,72 %
mit Wasser im Edukt Yyoa. = 5,98 % / 6,32 % ohne Wasserzugabe).
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Abbildung 6.9: Simulation der Ethanoxidation mit Wasser im Eduktstrom fiir Wirbel-
schichtreaktoren nach dem BAM und CME-Modell sowie fiir einen idealen, isothermen
Festbettreaktor (PLF)

links: Vergleich der Produkt-Selektivititen als Funktion des Ethanumsatzes,

rechts: Ausbeute an Essigsdure als Funktion der modifizierten Verweilzeit
Bedingungen: d, = 60 pm; u / ume=8; T =533 K; Vgrp=2,93 m’ s'l; P=1,6 MPa;

P, =3100 kg m™; C;Hg /O, / HyO / N, = 0,40 /0,08 / 0,20 / 0,32
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Abbildung 6.10: Simulation der Ethanoxidation ohne Wasser im Eduktstrom fiir Wirbel-
schichtreaktoren nach dem BAM und CME-Modell sowie fiir einen idealen, isothermen
Festbettreaktor (PLF);

links: Vergleich der Produkt-Selektivititen als Funktion des Ethanumsatzes,

rechts: Ausbeute an Essigsdure als Funktion der modifizierten Verweilzeit

Bedingungen wie in Abbildung 6.9, auller C,Hs /O, / H,O /N, =0,40/0,08 /0/0,52

6.3 Vergleich zwischen Wirbelschicht- und idealem Festbettreaktor
In Abbildung 6.9 und Abbildung 6.10 sind zum Vergleich auch die Simulationsergebnisse fiir

einen idealen isothermen Festbettreaktor dargestellt. Die Ausbeute an Essigsdure ist bei
gleicher Verweilzeit im Festbettreaktor deutlich hoher; demnach sind im idealen
Festbettreaktor bezogen auf die Katalysatormasse hohere Raumzeitausbeuten an Essigsédure
moglich als im Wirbelschichtreaktor. Da ein Festbettreaktor in der Realitidt mit verdiinntem
Katalysator betrieben werden muf3 (bei wie Bedingungen in Tabelle 6.1), um ein Durchgehen
zu verhindern, ist die auf das Reaktorvolumen bezogenen Raumzeitausbeute im Festbett-
reaktor jedoch niedriger als im Wirbelschichtreaktor.

Der Unterschied zwischen Festbett- und Wirbelschichtreaktor ist stirker ausgepragt, wenn
dem Eduktstrom Wasser zugesetzt wird. Der Verlust an Selektivitit beim Ubergang vom
Wirbelschicht- zum Festbettreaktor ist mit Wasser im Edukt deutlich hoher: Mit Wasser
betrdgt die Selektivitit zu Essigsdure im Festbettreaktor Syo.. = 74,65 % im Vergleich zu
SHoac = 69,61 % 1m Wirbelschichtreaktor (BAM); ohne Wasser werden im Festbett
SHoac = 69,01 % und 1im Wirbelschichtreaktor Sppa. = 66,75 % (jeweils bei Xcope = 10 %)
erhalten. Auch die Kurven fiir die Abhédngigkeit der Selektivitit vom Ethanumsatz zeigen
unterschiedliche Verldufe fiir die An- bzw. Abwesenheit von Wasser im Edukt. Mit Wasser
im Edukt werden im Festbettreaktor iiber den ganzen Umsatzbereich hohere Selektivitdten
gefunden als im Wirbelschichtreaktor (Abbildung 6.9). Dagegen zeigt die Simulation ohne
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Wasser im Edukt, da3 Essigsdure im Wirbelschichtreaktor iiber einen weiten Umsatzbereich
mit hoherer Selektivitidt gebildet wird als im Festbettreaktor (Abbildung 6.10). Erst bei
anndhernd vollstindigem Sauerstoffumsatz ist die Selektivitit zu Essigsdure im Festbett-
reaktor hoher. Die hohere Selektivitit zu Essigsdure bei geringen Ethanumsitzen im Wirbel-
schichtreaktor ist die Folge der Riickvermischung, die dazu fiihrt, dal im Wirbelschicht-
reaktor durch das auch zum Reaktoreingang riickvermischte Reaktionswasser die Reaktion
von Ethen zu Essigsdure schneller ablauft als im Festbettreaktor. Wird jedoch die Selektivitit
zu den Wertprodukten (Ethen und Essigsdure) betrachtet, ist der Festbettreaktor dem

Wirbelschichtreaktor iiber den gesamten Umsatzbereich tiberlegen.

Die Simulation des Festbettreaktors hatte gezeigt (Abschnitt 6.1), daBl der Betrieb mit
Problemen in der Temperaturkontrolle verbunden ist. Im Prinzip kann die Sicherheit des
Reaktors verbessert werden durch eine stirkere, eventuell abschnittsweise Verdiinnung der
aktiven Katalysatormasse oder durch eine Herabsetzung des Ethan- und/oder Sauerstoff-
partialdruckes. Diese Mainahmen fiihren jedoch zu einer Reduzierung der Raumzeitausbeute
(bezogen auf das Reaktorvolumen). Zur Verbesserung der Wéarmeabfuhr kann auBlerdem die
Stromungsgeschwindgkeit erhoht werden. Um jedoch auch bei groBeren Stromumgs-
geschwindigkeiten hohe Umsétze (X2 > 95 %) erzielen zu kénnen, miissen ungewohnlich
lange Rohre (> 6 m) eingesetzt werden. Als weitere Moglichkeit bietet sich die Verringerung
des Durchmessers der Reaktionsrohre unter den hier angenommenen Durchmesser von 25 mm
an, wodurch jedoch die Kosten fiir die Herstellung des Reaktors ansteigen (es werden mehr

Rohre bendtigt um das gleiche Katalysatorvolumen unterzubringen).

Eine Alternative konnte die Durchfithrung der Ethanoxidation im Wirbelschichtreaktor dar-
stellen, da im Wairbelschichtreaktor grofere Reaktionswdrmen sicher beherrscht werden
konnen. Die Selektivitdt zu Essigsdure bei hohem Sauerstoffumsatz ist im Wirbelschicht-
reaktor jedoch geringer als im Festbettreaktor, da sowohl die hohe Sauerstoffkonzentration in
den Blasen im oberen Teil der Wirbelschicht als auch die Riickvermischung zu einer
verstdrkten Totaloxidation der Produkte Essigsdure und Ethen fiihren. Eine Moglichkeit die
Wirbelschicht zu verbessern, ist der Einsatz kleiner Partikelgroen. Durch die kleineren
Blasen und den damit verbesserten Stofftransport wird verhindert, dal hohe Sauerstoff-
konzentrationen iiber die Blasen in den oberen Bereich des Bettes gelangen und dort zu
verstarkter Totaloxidation der Produkte Ethen und Essigsdure fiihren. Der positive Effekt der
geringeren Sauerstoffkonzentration in den Blasen durch verbesserten Stoffiibergang
Blase/Emulsion kann auch durch andere MalBnahmen erreicht werden, wie z.B. durch
Einbauten, die das Blasenwachstum begrenzen, durch den Betrieb bei geringerer Wirbel-
schichtzahl (u/upns<8) oder in einer mehrstufigen Wirbelschicht. Die mehrstufige Wirbel-
schicht ermoglicht als zusidtzliche selektivititserhohende Mallnahme auch eine verteilte
Zufuhr des Sauerstoffs.
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Abbildung 6.11: Umsatz-Selektivititskurven und Essigsdureausbeute in Abhéngigkeit der
Verweilzeit fiir Festbett-, 1-stufige Wirbelschicht und 5-stufige Wirbelschicht mit
verteilter Sauerstoffzufuhr; die Punkte geben die Zusammensetzung am Ausgang jeder
Stufe an; Bedingungen: T = 533 K, Py, =1,6 MPa,

dp, = 60 pm, Edukt-Zusammensetzung CoHg : O, : HOO : N2 =40:16 : 20 : 32

(bei verteilter Sauerstoffzufuhr in der 1. Stufe: 40 : 3,2 : 20 : 32)

Zur Bestitigung dieser Uberlegung wurde eine 5-stufige Wirbelschicht mit verteilter Sauer-
stoffzufuhr simuliert, bei der in jeder Stufe derselbe Sauerstoffstrom zugefiihrt wird. Die
Simulation wurde fiir ein insgesamt hoheres Sauerstoff/Ethan-Verhiltnis durchgefiihrt, um
einen hoheren Ethanumsatz und damit eine hohere Essigsdureausbeute zu erreichen. Die

Ergebnisse der Simulationsrechnungen sind in Abbildung 6.11 dargestellt.

Durch die verteilte Sauerstoffzufuhr wird bei gleichem Ethanumsatz gegeniiber dem ein-
stufigen Wirbelschichtreaktor eine deutlich hohere Selektivitit zu Essigsdure erzielt (bei
Xcone = 16 %: SHoac,1-st = 65,4 % bzw. Spoacsst = 69,7 %). Der Selektivititsverlust in der
S-stufigen Wirbelschicht ist gegeniiber dem idealen, isothermen Festbett relativ gering
(SHOac.pLF = 73,6 %0).



7 SchluBlfolgerungen

In dieser Arbeit wurde die partielle Oxidation von Ethan zu Essigsdure an dem Katalysator der
Zusammensetzung Mo oV25Nbg 12Pdo 000sOx  untersucht, der als eines der neuartigen
Palladium-dotierten Katalysatorsysteme von Borchert et al. [24] patentiert wurde und die
technische Umsetzung der Oxidation von Ethan zu Essigsdure aufgrund seiner hohen Aktivitit
und Selektivitdt interessant macht. Die Kinetik der Oxidation von Ethan zu Essigsdure wurde
fiir Bedingungen (T = 530...580 K, P =1,1...2,8 MPa), die fiir eine technische Umsetzung
interessant sind, in einem Festbettreaktor (D; =12 mm) ermittelt. Zusdtzlich wurden
Transienten-Experimente im Vakuum durchgefiihrt, um ergénzende Informationen zum
Reaktionsmechanismus zu gewinnen. Die folgende Ergebnisse wurden erhalten im Hinblick

auf

Reaktionsmechanismus und —kinetik:

* Es konnte erstmals gezeigt werden, dal3 sich in Abhdngigkeit von der Temperatur ein
Wechsel im Reaktionsweg ergibt: Wahrend bei niedriger Temperatur (T =503 K) die
Bildung von Essigsdure in einer Folgereaktion iiber Ethen als Intermediat verlduft, werden
Essigsdure und Ethen bei hoher Temperatur (T =576 K) iiberwiegend parallel gebildet.
Die Bildung von Kohlendioxid erfolgt sowohl aus Ethan als auch aus den Produkten

Ethen und Essigsidure.

* Der aus der Literatur bekannte positive Einflul von Wasser wurde bestitigt: Es konnte
gezeigt werden, dal die Anwesenheit von Wasser in der Oxidation von Ethan die Selek-

tivitit zu Essigsaure auf Kosten der Selektivitdt zu Ethen steigert.

* Die Steigerung der Essigsdureselektivitit durch Wasserzugabe konnte erkldrt werden,
indem fiir die Umsetzung von Ethen zu Essigsdure ein zur heterogenen Wacker-Oxidation
analoger Reaktionsmechanismus angenommen wurde (siche Abbildung 4.10, Seite 70).
Gemail diesem aus der Literatur bekannten Mechanismus ist die Reaktionsgeschwindig-
keit der Ethenumsetzung proportional zur Konzentration der OH-Gruppen an der
Katalysatoroberfliche. Die Reaktion des Ethens mit den OH-Gruppen ist fiir diese
Reaktion geschwindigkeitsbestimmend. In der Literatur wurde dieser Mechanismus fiir
Pd/V,0s-Katalystoren vorgeschlagen. Da der in dieser Arbeit untersuchte Katalysator
analog aufgebaut ist (sehr wenig Palladium in einem Redoxsystem) erscheint es gerecht-
fertigt, diesen Mechanismus zu iibernehmen, zumal weitere Experimente mit Ethen als
Edukt bestitigten, dal Wasser — analog zur heterogenen Wacker-Oxidation — eine starke
Beschleunigung der Oxidation von Ethen zu Essigsdure bewirkt. Fiir den hier untersuchten
Katalysator liegt die Aktivitit und Selektivitit in der Oxidation von Ethen zu Essigsdure
auf dem Niveau der besten derzeit bekannten heterogenen Wacker-Katalysatoren.
Moglicherweise ist die durch sehr geringe Mengen Pd bedingte Aktivitét fiir die hetero-

gene Wacker-Oxidation, die Erklarung fiir die hohen Essigsdureselektivititen, die flir die
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neuen Pd-dotierten Katalystorsysteme in der Patentliteratur zur Ethanoxidation, beschrie-
ben sind.

Der Einflu von Wasser auf die Geschwindigkeit der Ethanoxidation ist gering. In Ab-
hiangigkeit vom Wasserpartialdruck durchlduft die Geschwindigkeit der Ethanoxidation

ein schwach ausgeprigtes Maximum.

Durch Experimente im Pulsreaktor unter Vakuum (TAP) konnte gezeigt werden, daf3
Gittersauerstoff sowohl fiir die Bildung von partiell oxidierten Produkten als auch fiir die
unselektive Oxidation zu Kohlendioxid verantwortlich ist. Dariliber hinaus haben die
Transienten-Experimente gezeigt, dal kein Sauerstoff auf dem Katalysator adsorbiert ist.
Daher wurde geschlu3folgert, daB3 die Oxidation von Ethan eine Redoxreaktion vom

Mars-Van-Krevelen Typ ist.

Unter Berticksichtigung der zuvor genannten Ergebnisse wurde die Oxidation von Ethan
zu Essigsdure kinetisch modelliert. Es wurde ein kinetisches Modell abgeleitet, dal3 die
gemessenen Daten gut beschreibt und im Gegensatz zu den in der Literatur bisher
bekannten Modellen iiber einen groflerer Bereich von Reaktionsbedingungen giiltig ist.
Erstmals wurde zur Modellierung der Ethanoxidation ein Modell mit mechanistischen
Grundlagen verwendet, das Adsorbate auf der Katalysatoroberfliche sowie die Reduktion
der Katalysatoroberflaiche durch Ethan oder Ethen und die Reoxidation durch Sauerstoff
betrachtet. Durch Beriicksichtigung der mechanistischen Vorstellungen aus der hetero-
genen Wacker-Oxidation konnte die oben beschriebene Wirkung der Wasseraddition in
der Ethanoxidation beschrieben werden.

GemilB dem Modell werden Ethan und Ethen an zwei unterschiedlichen Redox-Zentren
aktiviert. An den Zentren an denen Ethan aktiviert wird, findet eine konkurrierende
Adsorption von Ethen und Wasser statt. Die Umsetzung von Ethen zu Essigsdure am
zweiten Zentrum, an dem vermutlich Palladium beteiligt ist, verlduft iiber eine Mechanis-
mus analog zur heterogenen Wacker-Oxidation, d.h. die Reaktivitdt dieses Zentrums ist an
das Vorhandensein von OH-Gruppen gebunden, die durch Adsorption von Wasser ge-
bildet werden.

Aus der Analyse der experimentellen Ergebnisse, der Werte der kinetischen Parameter, der

Korrelationen zwischen kinetischen Parametern und der Signifikanz der Parameter konnten

Riickschliisse auf den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt fiir die Bildung von Essigséure

gezogen werden:

Bei hohen Wasserpartialdriicken ist die Umsetzung von Ethen zu Essigsdure auch bei
hoherer Temperatur schnell und folglich nicht geschwindigkeitsbestimmend fiir die Essig-
sdurebildung. Unter diesen Bedingungen ist die Aktivierung von Ethan (C-H-Bindungs-
bruch) der geschwindigkeitsbestimmende Schritt in der Oxidation von Ethan zu Essig-

saure.
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* Bei geringen Wasserpartialdriicken und hohen Temperaturen werden Ethen und Essig-
sdure parallel als Hauptprodukte gebildet. Die Bildung von Ethen mit deutlich héherer
Selektivitdt als bei niedriger Temperatur zeigt, da3 unter diesen Bedingungen die Um-
setzung von Ethen zu Essigsdure langsam verlduft. Daher kann hier die Aktivierung von
Ethan nicht als einziger langsamer (geschwindigkeitsbestimmender) Schritt fiir die
Essigsdurebildung betrachtet werden; ein zweiter Reaktionsschritt in der Umsetzung von
Ethen zu Essigsdure, z.B. die Bildung der aktiven Zentren fiir die Wacker-Oxidation, lduft

mit einer Geschwindigkeit vergleichbarer Gro3enordnung ab.

Katalysatoroptimierung:

Die weitere Entwicklung eines Katalysators fiir die Oxidation von Ethan zu Essigsdure muf}
einerseits auf eine Beschleunigung der Aktivierung von Ethan als geschwindigkeitsbestim-
menden Schritt ausgerichtet sein. Obwohl die in dieser Arbeit erzielten Raumzeitausbeuten an
Essigsdure bis zu 144 kg/ m%(at /h betragen und der Katalysator damit im Vergleich zu den in
der Literatur bekannten zu den aktivsten gehort (vgl. Tabelle 1.3), ist eine Steigerung der
Aktivitdt wichtig, da die Reaktion dann bei niedrigerer Temperatur ausgefiihrt werden kann,

wodurch sich eine reduzierte Neigung zur Totaloxidation ergeben wiirde.

Andererseits mul fiir eine Erhohung der Selektivitit zu Essigsdure liber die hier typischen
Stoac = 80 % hinaus die Neigung zur Totaloxidation unterdriickt werden. Dazu mul} die
Bildung bestimmter unerwiinschter Phasen wie MoOs, die hauptsidchlich zu Totaloxidation
fiihren, zugunsten der katalytisch aktiven Phase fiir die Oxidation von Ethan zu Essigséure
zuriickgedrangt werden. Als aktive Phase wird eine (rontgen-) amorphe MosO;4-dhnliche
Phase vermutet, in die Vanadium und Palladium eingebettet sind [47]. Der Anteil der aktiven
Phase konnte wahrscheinlich erh6ht werden, indem z.B. Schritte in der Priparation
modifiziert werden (z.B. Bedingungen der Kalzinierung) oder indem die Katalysator-
zusammensetzung modifiziert wird (z.B. durch Zugabe von Elementen, die die aktive Phase

stabilisieren konnen oder ihre Entstehung fordern).

Fiir die technische Umsetzung der Reaktion ist es wiinschenswert, dal dem Eduktgas wenig
oder kein Wasser zu dosiert wird, damit eine moglichst konzentrierte Essigsdure erhalten
wird. Der Grund dafiir ist, dal der Energiebedarf und damit die Kosten der Aufarbeitung der
Essigsdure mit dem Wasseranteil proportional ansteigt. Daher ist eine weitere Aufgabe zu-
kiinftiger Katalysatorentwicklung, die Reaktionsgeschwindigkeit der Umsetzung von Ethen zu
Essigsdure bei niedrigen Wasserpartialdriicken zu erhohen. Das Ziel ist, das allein die
gebildete Menge an Reaktionswasser ausreicht, eine hohe Essigsdureselektivitit und -ausbeute

zu erzielen.

Bei jeder Modifikationen des Katalysators mufl beachtet werden, dal insbesondere eine
stiarkere Bildung von Kohlenmonoxid oder Methan unerwiinscht ist, da die Abtrennung dieser

Produkte aus dem Kreislaufgas eines Kreisprozesses zusitzliche Kosten verursacht.
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7 SCHLUBFOLGERUNGEN

Reaktionstechnik:

Unter Verwendung der in dieser Arbeit ermittelten Kinetik wurde der Betrieb von Festbett-
reaktoren und Wirbelschichtreaktoren auf Basis Reaktormodellen simuliert, die aus der
Literatur entnommen wurden. Fiir den Festbettreaktor ergab die Simulation, da3 der Betrieb
mit Problemen in der Temperaturkontrolle verbunden ist. Es konnte jedoch gezeigt werden,
daB die Sicherheit des Reaktors durch eine Verdiinnung der aktiven Katalysatormasse und
durch eine die Erhohung der Stromungsgeschwindigkeit verbessert werden kann. Fiir den als
Alternative zum Festbettreaktor angesehenen Wirbelschichtreaktor, in dem grofere Reak-
tionswérmen sicher beherrscht werden konnen, wurde gezeigt, dal die Selektivitit zu
Essigsdure bei hohem Sauerstoffumsatz (Xo2 > 90 %) geringer ist als im Festbettreaktor. Dies
wurde auf die stirkere Riickvermischung in der Wirbelschicht zuriickgefiihrt, die zu einer
verstiarkten Totaloxidation der Produkte Essigsdure und Ethen fiihrt. Es konnte gezeigt
werden, da3 durch Einsatz kleinerer Katalysatorpartikel, die zur Beschleunigung des Stoft-
transportes und zur Reduzierung der Riickvermischung fiihren, die Ausbeute an Essigsdure in
der Wirbelschicht und auch die Essigsdureselektivitit bei gleichem Ethanumsatz gesteigert
werden kann. Die Essigsdureselektivitit bleibt jedoch immer unterhalb derjenigen im Festbett-

reaktor.

Bei der Entscheidung, welches Reaktorkonzept fiir die technische Umsetzung der Oxidation
von Ethan zu Essigsdure am besten geeignet ist, eine ein- oder mehrstufige Wirbelschicht oder
doch ein Festbettreaktor, miissen die unterschiedlichen Invest- und Betriebskosten betrachtet
werden, z.B. mul3 gepriift werden, ob der Nachteil der geringeren Selektivitit im Wirbel-
schichtreaktor, durch Vorteile bei den Invest- und Betriebskosten kompensiert werden kann.
Mit der in dieser Arbeit ermittelten Kinetik steht dem Verfahrensentwickler jetzt ein Werk-
zeug zur Verfiigung, mit dem diese Fragen zur Reaktorauswahl sowie Fragen zum optimalen

ProzeB3design durch Simulation verschiedener Varianten beantwortet werden kdnnen.
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Anhang

A-1 Transienten-Experimente im TAP-Reaktor

A-1.1 Grundlagen des TAP-Reaktors

Der in dieser Arbeit verwendete Temporal-Analysis-of-Products-(TAP)-Reaktor (TAP-2,
Mitha Technologies Inc.) ist ein Reaktorsystem, in dem Pulsexperimente im Vakuum
durchgefiihrt werden kénnen. Der schematische Aufbau ist in Abbildung A-1 dargestellt. Bei
den Pulsexperimenten werden sehr kleine Gasmengen (10" bis 10'” Molekiile) aus einem der
beiden Vorratstanks durch kurzzeitiges Offnen des Pulsventils in den Reaktor gegeben. Durch
die kleinen Pulsgréfen erfolgt der Stofftransport durch die Katalysatorschiittung in Richtung
des Quadrupolmassenspektrometers (QMS — UTI Model 100C) im wesentlichen durch
Knudsendiffusion, da die freie Weglidnge der Gasmolekiile gro3 gegeniiber den Reaktor-
dimensionen ist. Damit sind Kollisionen der Gasmolekiile miteinander so selten, dall Gas-
phasenreaktionen ausgeschlossen werden konnen. Stoff- und Warmetransportvorgénge spielen
wegen der kleinen Pulsgréfen keine Rolle.

Mikroreaktor

Gasge-
misch A

Pulsventile
Gasge-
misch B

Eingang |:> Diffusion, Adsorption, |:> Ausgang
Desorption, Reaktion

P <107bar

Katalysator

1 1
= Reaktant
% / Zf Reaktant
5 2
2 I 250ps 5
£ L z
Zeit/s Zeit /s

Abbildung A-1: Schematischer Aufbau und Ablauf der TAP-Experimente. Der untere
Teil der Abbildung zeigt, wie sich die Pulse vom Reaktoreingang zum Reaktorausgang
durch Diffusion, Ad- und Desorption sowie Reaktion verédndern.

Im Reaktor kommt es durch die am Katalysator ablaufenden Adsorptions- und Desorptions-

vorginge sowie eventuell ablaufende Reaktionen zu einer Verdnderung der Form des
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Reaktantpulses, der am Ausgang gemessen wird. Auch die Entwicklung der Produkte kann am
Reaktorausgang verfolgt werden. Die Pulse werden durch das Massenspektrometer mit hoher
Zeitauflosung (< 1 ms) detektiert. Bei einem Puls wird jeweils nur eine Masse der maximal 8
auswéahlbaren Massen aufgezeichnet. Um die Pulsform fiir alle 8 Massen aufzuzeichnen, sind
folglich 8 Pulse iiber den Katalysator notig. Die Analyse der Pulsformen liefert sowohl
Informationen iiber die im Reaktor ablaufenden Adsorptions-, Desorptionsvorgénge als auch

uber eventuell ablaufende Reaktionen.

Detaillierte Beschreibungen zum TAP-Reaktor und zur mathematischen Auswertung der
Messungen finden sich in den Arbeiten von Gleaves et al. [103, 104], Rothaemel und
Baerns [105] sowie Soick et al. [67].

A-1.2 Durchfiihrung und Auswertung der Experimente

210 mg des Katalysators (Charge 1) wurden in den Experimenten eingesetzt. Der Katalysator
befand sich zwischen zwei Lagen aus Quarzpartikeln gleicher Kornfraktion, die von Edel-
stahlnetzen gehalten wurden. Der Reaktor aus Edelstahl hatte einen Innendurchmesser von
4,5 mm bei einer Linge von 25 mm. Vor den Experimenten wurde der Katalysator bei
T =573 K fiir 30 min im Sauerstoffstrom (20 ml/min) vorbehandelt. Nach dem Evakuieren
des Reaktors bis auf einen Druck von ca. 10™ Pa wurde die Reaktant-Gasmischung iiber den

Katalysator gepulst. Die PulsgroBe betrug etwa 2:10"° Molekiile.

In den TAP-Experimenten wurden die folgenden Gasmischungen, aus den Gasen Ethen
(Messer Griesheim, Reinheit 3.5), '°O, (Messer Griesheim, Reinheit 4.5), '*0, (Cambridge
Isotope Laboratories Reinheit 95...98 %) und Neon (Messer Griesheim, Reinheit 4.8), das als

interner Standard benutzt wird, eingesetzt:

* Ethen-Neon-Mischung mit C;Hs : Ne=1: 1

* Ethen-Sauerstoff-Neon-Mischung mit C,Hy : 1602 :Ne=1:1:2
«  Sauerstoff (Isotop '*0)-Neon-Mischung aus '*0, : Ne=1: 1

Zur ldentifizierung der Edukte und Produkte mit dem Massenspektrometer wurden die in
Tabelle A-1 angegebenen Massenzahlen benutzt. Die Produkte, die nicht eindeutig iiber ihre
Massenzahlen identifizierbar sind, wurden berechnet. Beispielsweise wurden bei der Berech-
nung des Kohlenmonoxidanteils von der Intensitit des Massenpeaks m/z =28 diejenigen
Intensitétsanteile abgezogen, die von Kohlendioxid, Ethen und Acetaldehyd herriihren. Fiir
diese Methode muf3 das Fragmentierungsmuster der einzelnen Substanzen bekannt sein, das in
separaten Experimenten bestimmt wurde. Dadurch, daf sich der Kohlenmonoxidanteil aus der
Berechnung mit mehreren fehlerbehafteten Werte ergibt, kann er nur mit geringerer Genauig-
keit bestimmt werden als die Anteile der direkt identifizierbaren Komponenten (wie z.B.
Ethen iiber m/z = 27).
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Tabelle A-1: Massenzahlen zur Identifizierung der Produkte in den TAP-Experimenten

in Ethen-Puls-Experimenten in Sauerstoff-Puls-Experimenten
Spezies m/z Spezies m/z

CO 28 0, 32

CO; 28, 44 °0'%0 34

C,Hy 27,28 *0, 36

Hac 28,41, 43,44 Ne 20

Ne 20

A-2 Betriebsparameter und Kalibrierung des Gaschromatographen

A-2.1 Betriebsparameter

Tabelle A-2: Betriebsparameter des Gaschromatographen

Gase He (5.0) mit Molsieb 5A und Aktivkohle nachgereinigt;
H; (5.0); synthetische Luft (alle Gase von Messer Griesheim)
Trennsdulen a) Kapillarsiule Molsieb 5A (15 m x 0,53 mm, Film 50 um)

mit Vorsdule Hayesep Q (1,8m x 1/8%, 80...100 mesh)
b) Kapillarsdule PoraPlot Q (30 m x 0,53 mm, Film 20 pm)
(alle Saulen von Hewlett Packard)

Detektoren Mikro-Wirmeleitfahigkeits-Detektor (WLD) und
Flammen-Ionisations-Detektor (FID) in Reihe geschaltet

Temperaturprogramm Start 60 °C Haltezeit 2 min
heizen auf 75°C  mit 7,5 °C/min
heizen auf 180 °C mit 20 °C/min Haltezeit 4,5 min
abkiihlen auf 120 °C mit 40 °C/min

Temperaturen Ventilblock, Probenschleife 175 °C
FID 250 °C
WLD 220 °C

Ventil-Schaltzeiten ~ V1 (6-Wege-Ventil) ein0,00 min  / aus2,45 min
V2 (10-Wege-Ventil) ein2,60 min  / aus2,70 min
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A-2.2 Kalibrierung

Bei allen Kalibrierungsmessungen wurde der Druck in den Probenschleifen konstant gehalten.

Fiir jede Hauptkomponente wurden mehrere Konzentrationen zur Kalibrierung verwendet. Die

Empfindlichkeit der Detektoren war unabhéngig von der Konzentration der Komponente. Die

Detektoren wurden demnach nicht iiberlastet. Die fiir die Kalibrierung des Gaschromato-

graphen erforderlichen Gasgemische wurden mit drei verschiedenen Methoden erhalten:

1.

Herstellung eines Gasgemisches mit kalibrierten Massendurchflufireglern
Mit dieser Methode wurden mit Hilfe des MassendurchfluBireglers fiir Fliissigkeiten auch
die Kalibrierung fiir Essigsdure und Wasser vorgenommen, wobei der Durchfluliregler

zuvor fiir die jeweilige Fliissigkeit kalibriert wurde.

Herstellung von Kalibriergasgemischen mit einer Gasmischanlage (Setaram)
Die Einstellung der gewiinschten Konzentrationen erfolgt iiber die Partialdriicke der Gase.
Die Giiltigkeit des idealen Gasgesetzes wird bei dieser Methode vorausgesetzt. Der Druck

der hergestellten Gasgemische betrug maximal 1 MPa.

Verdampfung einer Fliissigkeit (u.a. Essigsdure) bei definierter Temperatur

Ein Gasstrom (Synthetische Luft) wurde zunichst mit der Fliissigkeit iibersittigt. Dann
wurde bei genau bekannter niedrigerer Temperatur die ,,liberschiissige” Menge ausko-
ndensiert. Zur Temperaturmessung wurde ein geeichtes Thermometer eingesetzt (absoluter
Fehler 0,2 K). Die Konzentration der verdampften Fliissigkeit im Gas ist bei dieser
Methode unabhingig vom Volumenstrom. Beim gewédhlten Aufbau wurde die Temperatur
des Sittigers mindestens 10 K hoher eingestellt als die des Kondensators. Der zur Be-
rechnung der Konzentration benétigte Dampfdruck der Fliissigkeiten wurde mit der
Wagner-Gleichung [78] ermittelt. Aus dem Quotienten des Partialdruckes der Fliissigkeit i
bei der entsprechenden Kondensatortemperatur und dem absoluten Druck in der Proben-

schleife ergibt sich die Konzentration (Molenbruch) im Kalibriergas:
XHOac—Monomer = pi /Ptot

Fir Essigsdure muf3 berlicksichtigt werden, dal der Dampf durch die Bildung von
Dimeren eine andere molare Masse besitzt, als sich aus der Summenformel ergibt [106,
107, 108]; z.B. betrdgt die molare Masse von Essigsduredampf bei T =25 °C
M = 108,8 g/mol und ist damit 1,8-mal groBer als die von reiner Essigsdure (60,05 g/mol).
Die Berechnung des Essigsdauremolenbruchs im Kalibriergas ist daher wie folgt zu modi-

fizieren:

XHOac—Monomer = (pHOac /Ptot) ' (MHOac,gas/MHOac,Monomer)
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A-3 Berechnung der Bedeckungsgrade zu Modell A

Tabelle A-3: Gleichungen fiir die Berechnung der Bedeckungsgrade 6; fiir die beiden
Zentren Z und X fiir das iiberlegene kinetische Modell (Modell A); die Gleichungen
wurden mit der Software Maple gemil Gl. (2-19) aus Abschnitt 3.1.1 erhalten.

Ox onon = kg po2 pr20/
(k3 po2 pcana + ks poz przo + ks ks/ks peana przo + ks/Ks po2 )

Bx 0= (ks pcons + ks/Ks) po2 /
(k3 po2 pcana + ks po2 przo + ks ks/ks peana przo + ks/Ks po2 )

Bx = 1-06x onon - Ox o

0z 0= ki poz (ka K¢ poz2 + k) /
[ (k2 K¢ poz + ke) (k1 pcans + ko peans + k1o peansa + Ki1 proac) + K7 pr2o
(k2 K¢ ki pcans poz2 + ka Ke ko peans poz2 + ko Ke kio po2 peans
+ ko Ke ki1 po2 proac ke ki peans + ke ko peans + ke k1o peans
+ ke k11 proac ) + K ( ks ki pcans poz + ke ki peans peang
+ ke ko peans Peana + ke Kio (peana)” + e Kit Peama Proac )
+ ks po2 (k2 K¢ po2 T ke) ]

0z cons = Ko (ks ki peans po2 + ke ki peans peana + ke ko peans peons
+ ke ki (peana)” + ke ki1 Peana Proac) /
[ (k2 K¢ poz + ke) (k1 pcans + ko peans + Kio peans + Ki1 PrOac)
+ K7 pm2o (k2 Ke ki peans po2 + ka2 K ko peans poz + k2 K k1o po2 peana
+ ko Ke ki1 po2 proac * ke k1 peans + ke ko peans + ke Kio peans
+ ke k11 proac) + Ke (k4 k1 pcans po2 + ke ki peane peana
+ ke ko peans Peana + ke Kio (peana)” + e Kit Peama Proac )
+ k4 po2 (k2 K poz +ke) ]

0z om2 = K7 pmo (k2 Ke ki peans po2 + ko Ke ko peans po2 + ko Ke kio po2 peons
+ ko Ke ki1 po2 proac * ke k1 peans + ke ko peans + ke Kio peans
+ ke k11 pHOac) /
[ (k2 K¢ poz + ke) (k1 pcans + ko peans + Kio peans + Ki1 PrOac)
+ K7 pm2o (k2 Ke ki peans po2 + ka2 K ko peans poz + k2 K k1o po2 peana
+ ko Ke ki1 po2 proac ke k1 peans + ke ko peans + ke Kio peans
+ ke k11 proac) + Ke (k4 ki pcans po2 + ke ki pcans peana
+ ke ko peans Peana + K Kio (peana)” + ke Ki1 Peana Proac)
+ k4 po2 (k2 K poz +ke) ]

8z=1-670-6z7 cons - 0z om
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