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Kurzfassung

1,3-Butadien ist eine bisher unverzichtbare Basischemikalie der Polymerchemie, welche haupt-
sdchlich zur Synthese von synthetischem Kautschuk verwendet wird. Ca. 95 % des weltweit be-
noétigten 1,3-Butadiens wird als Nebenprodukt beim Steamcracken von Naphtha gewonnen. Auf-
grund der steigenden Schiefergasproduktion in den Vereinigten Staaten werden die dortigen
Steamcracker umgebaut, sodass Ethan als Feed verwendet werden kann. Hierdurch sinkt die Aus-
beute an 1,3-Butadien deutlich, wodurch es weltweit zu Engpéssen der 1,3-Butadien-Versorgung

kommen kann. Um dies zu verhindern, sind alternative Darstellungsmoglichkeiten notwendig.

Aktuell ist kein wirtschaftliches, einstufiges Verfahren bekannt, welches 1,3-Butadien direkt aus
n-Butan herstellen kann. Der Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor kann Katalysatorregeneration und
Reaktion simultan in einem Reaktor durchfiihren und zeigt hohe 1,3-Butadien-Ausbeuten. Daher
wurde im Rahmen dieser Arbeit ein Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor zur Dehydrierung und
oxidativen Dehydrierung von n-Butan reaktionstechnisch ausgelegt, aufgebaut und mit unter-
schiedlichen Arten von Katalysatoren getestet. Fiir Katalysatoren, die eine sehr hohe Aktivitit
aufwiesen, wurden alle Reaktionsparameter (Temperatur, Stromungsgeschwindigkeit, n-Butan-
Einlasshohe und Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnis) ausfiihrlich untersucht. Dabei wurde festgestellt,
dass die Dehydrierung mit Pt-Katalysatoren bei hohem Umsatz und hoher Selektivitét im stationa-
ren Zustand durchgefiihrt werden kann. Die aktivsten Katalysatoren fiir die oxidative Dehydrie-
rung sind Vanadium- und Molybdin-basierte Katalysatoren mit Magnesiumoxid als Trigeroxid.
Durch die Kombination beider Metalle wurden hervorragende Katalysatoren fiir die oxidative De-
hydrierung von n-Butan in einem Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor gefunden. Mit dem besten
Mo/V/MgO-Katalysator konnte der Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor im stationdren Zustand mit
einer 1,3-Butadien-Ausbeute von 32,5 % betrieben werden. Die Selektivitit zu 1,3-Butadien lag
dabei iiber 50 %. Durch das Testen einer Vielzahl von Katalysatoren mit Aluminiumoxid als Sup-
port wurde festgestellt, dass Aluminiumoxid als Support fiir die oxidative Dehydrierung aufgrund
geringer Aktivitdt ungeeignet ist. Weiterhin wurde die oxidative Dehydrierung von n-Butenen und
eines C4 Raffinat 2, welches Butene und n-Butan nebeneinander enthéilt, sowohl iiber Mo-V-
basierten Katalysatoren als auch iiber y-Bi,MoOg untersucht. Auch mit n-Butenen und dem C4
Raffinat 2 als Edukt zeigt der Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor herausragende Performance. Mit
dem C4 Raffinat 2 konnten Informationen iiber die unterschiedliche Reaktivitdt von n-Butan und

Butenen in Bezug auf Katalysatordeaktivierung gewonnen werden.

IX

Dieses Werk ist copyrightgeschitzt und darf in keiner Form vervielféltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fir den personlichen Gebrauch.




Um Einblicke in die Vorgénge in der Wirbelschicht zu erhalten, wurde eine Kapillare zur Proben-
entnahme installiert, um ortsaufgeldsten Konzentrationsmessungen durchzufiihren. Die dadurch
zuginglichen vertikalen Konzentrationsprofile der Gasphase bestitigen die Bildung von zwei Zo-
nen innerhalb einer Wirbelschicht und zeigen, dass im Fall von Mo-V-MgO-Katalysatoren die
Regenerationszone sowohl zum Auffiillen von Gittersauerstoff als auch zum Abbrennen von
Koksablagerungen dient. Zudem wird 1,3-Butadien in der Abwesenheit von molekularem Sauer-

stoff gebildet, was einen Mars-Van-Krevelen Mechanismus nahe legt.

Die Konzentrationsprofile belegen die Funktionalitdt der Zwei-Zonen-Wirbelschichttechnologie
und die hohen 1,3-Butadienausbeuten unterstreichen, dass dieser Reaktortyp fiir die oxidative De-

hydrierung von n-Butan zur direkten 1,3-Butadiensynthese hervorragend geeignet ist.
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Abstract

1,3-Butadiene is a very important building-block chemical, which is mainly used for the produc-
tion of synthetic rubber. Nearly 95 % of the global 1,3-butadiene production is produced as by-
product of the steam cracking of naphtha. The shale gas boom in the United States led to a retro-
fitting of many steam crackers in order to use ethane as feedstock. Thus, the ethylene production
increases at the expense of the 1,3-butadien production. Therefore, alternative routes to produce

1,3-butadiene become more and more attractive.

The aim of this study was to design, build, and use a Two-Zone Fluidized Bed Reactor (TZFBR)
for the dehydrogenation as well as for the oxidative dehydrogenation of n-butane in order to pro-
duce 1,3-butadien directly from n-butane. For catalysts with very high activity, all important reac-
tion parameters such as temperature, flow velocity, n-butane inlet height, and oxygen/n-butane
molar ratio were investigated thoroughly to maximize the 1,3-butadiene yield and selectivity. The
results proof that the TZFBR is able to carry out the dehydrogenation of n-butane over Pt-based
catalysts with high conversion of n-butane at steady state. In case of the oxidative dehydrogena-
tion, a highly active Mo-V-MgO catalyst was discovered. In combination with the TZFBR, this
catalyst reaches a 1,3-butadiene selectivity higher than 50 % and yielded 32.5 % 1,3-butadiene at
steady state. The investigation of the oxidative dehydrogenation on transition metals supported on
alumina showed that the alumina is not suitable as support for the oxidative dehydrogenation of n-
butane. In addition, n-butenes as well as a C4-raffinate-2, consisting of n-butane and butenes,
were investigated as feeds using Mo-V-MgO and y-Bi,MoQg catalysts in the TZFBR. Detailed
investigation of the reaction parameters showed that the TZFBR is a suitable reactor to carry out

the oxidative dehydrogenation of butenes, too.

A capillary was installed to take gas-phase samples in vertical direction of the fluidized bed and
the spatially-resolved concentration measurements were validated. The measured concentration
profiles uncover the processes inside the fluidized bed. In case of the Mo-V-MgO catalyst, two
zones were formed inside the fluidized bed. In the lower zone, the lattice oxygen was filled up as
well as the coke deposits oxidized. In the reaction zone, 1,3-Butadien formation occurred in the
absence of gas-phase oxygen, which highly supports a Mars-Van-Krevelen mechanism for Mo-V-

MgO catalysts.

The high selectivity to 1,3-butadiene as well as the concentration profiles proof, that the two-
zone-technology works and the TZFBR is a highly suitable reactor for the direct 1,3-butadiene

production via the oxidative dehydrogenation of butenes and n-butan in particular.
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1 Einleitung

1.1 Motivation und Aufgabenstellung

1,3-Butadiene ist eine bedeutende Grundchemikalie der Polymerchemie, da es aufgrund seiner
beiden Doppelbindungen herausragende Polymerisationseigenschaften besitzt. Weltweit werden
ca. 10 Millionen Tonnen pro Jahr hergestellt [1]. Ungefdhr 95 % des weltweit hergestellten
1,3-Butadiens wird zur Synthese von Styrol-Butadien-Kautschuk verwendet. Dariiber hinaus wird
1,3-Butadien als Monomer in Spezialkunststoffen wie beispielsweise ABS (Acrylnitril-Butadiene-
Styrol) bendtigt. Styrol-Butadien-Kautschuk ist der am haufigsten verwendete Ausgangsstoft zur
Darstellung von synthetischem Gummi, welches mittels Vulkanisierung aus Styrol-Butadien-
Kautschuk entsteht. Der Bedarf an 1,3-Butadien héngt dementsprechend unmittelbar vom Mobili-
titssektor ab. Im Verlauf der fortschreitenden Industrialisierung des siidostasiatischen sowie des
stidamerikanischen Raums, wird sowohl der private Mobilitdtssektor als auch der Transportsektor
in den néchsten Jahren deutlich wachsen. Dieses Wachstum fiihrt zweifellos zu einem steigenden
Bedarf an 1,3-Butadien. Zusitzlich sind Reifen ein Verbrauchsprodukt, wodurch mindestens ein
permanenter Bedarf erhalten bleibt. Ein aktueller Schwerpunkt der weltweiten Forschung ist die
Frage nach alternativen Kraftstoffen zum Betreiben von Landfahrzeugen. Die Nachfrage an 1,3-
Butadien bleibt davon vollkommen unberiihrt, da auch mit alternativen Kraftstoffen, wie Wasser-

stoff oder Elektrizitét, Reifen zur Fortbewegung bendtigt werden [2].

Aktuell wird 1,3-Butadien hauptsichlich als Nebenprodukt beim Steamcracken von Naphtha pro-
duziert. Zusammen mit iso-Buten und den n-Butenen bildet 1,3-Butadien den C4 Schnitt eines
Steamcrackers. Nach Auftrennen mittels Extraktivrektifikation wird 1,3-Butadien erhalten. Im
Zuge des zunechmenden Abbaus an Schiefergas, insbesondere in Nordamerika, wurden dort nahe-
zu alle Steamcracker fiir den Betrieb mit leichteren Kohlewasserstoffen umgeriistet. Schiefergas
besteht aus C;-Cs Kohlenwasserstoffen, wihrend Naphtha den Bereich zwischen Cs-C;, abdeckt.
Die genaue Zusammensetzung von Schiefergas variiert je nach Forderstitte, bei Naphtha variiert
die Zusammensetzung basierend auf der jeweiligen Herkunft des Rohdéls, aus der es produziert
wird. Durch die Umstellung von Steamcrackern auf leichtere Kohlenwasserstoffe wird zwar die
Ethylenausbeute deutlich gesteigert, allerdings zu Lasten der 1,3-Butadieneausbeute wie aus Ta-
belle 1 hervorgeht. Unter Beriicksichtigung des steigenden Bedarfs und des Umbaus von Produk-
tionsstitten kann es daher in naher Zukunft zu Engpéssen bei der 1,3-Butadien-Versorgung kom-
men. Folglich sind alternative Darstellungsmethoden sowie die Optimierung bereits vorhandener

Prozesse in den Fokus der Industrie als auch der Forschung geriickt.

1
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Edukt
Produktausbeute Ethan Propan n-Butan Naphtha Schwer6l
Ethylen 77 % 44,3 % 443 % 30,2 % 20,1 %
Propylen 2,6 % 13,7 % 14,9 % 15,5 % 15,5 %
1,3-Butadien, C4-| 2,6 % 4% 6,6 % 7,7 % 7,9 %
Olefine

Tabelle 1: Ausbeuten von Ethylen, Propylen und ungesittigten C4-Kohlenwasserstoffen in Ab-
hangigkeit des verwendeten Edukts [2].

Zur 1,3-Butadien-Synthese sind mehrere Verfahren, welche unterschiedliche Edukte verwenden,
bekannt. Aus Ethanol kann 1,3-Butadien mittels einer katalytischen Kupplung hergestellt werden.
Fiir diese Reaktion gibt es zwei unterschiedliche Verfahren. Im Lebedev-Prozess wird Ethanol in
einem Schritt bei ca. 420 °C an Ubergangsmetalloxid-Katalysatoren zu 1,3-Butadien, Wasser und
Wasserstoff umgesetzt. Ausbeuten von 40 % 1,3-Butadien an Kupfer- oder Silberoxid-basierten
Katalysatoren sind bei diesem Prozess Stand der Technik [3]. Der Ostromislensky-Prozess ver-
wendet ebenfalls Ethanol als Edukt. In einer zweistufigen Reaktion wird zuerst Ethanol zu Ace-
taldehyd dehydriert, welches anschlieBend mit einem weiteren Ethanolmolekiil zu 1,3-Butadien
umgesetzt wird [2]. Beide Prozesse werden mittlerweile kaum noch verwendet, wobei vereinzelt
noch alte Anlagen im siidasiatischen Raum gefunden werden kénnen. Das Hauptproblem beider
Prozesse sind die geringen Ausbeuten bezogen auf den im Vergleich zu n-Butan oder n-Butenen

hohen Ethanolpreis.

Mittels Dehydrierung oder oxidativer Dehydrierung kann 1,3-Butadien sowohl aus n-Butan als
auch aus n-Butenen produziert werden. Bei der Dehydrierung wird iiber Pt- oder Cr-basierten Ka-
talysatoren Wasserstoff aus dem Kohlenwasserstoff abgespalten [2]. Fiir n-Butan ist dies in Glei-
chung 1 illustriert. Obwohl als wertvolles Nebenprodukt Wasserstoff entsteht, besitzt die Dehyd-
rierung wesentliche Nachteile. Die Reaktion ist endotherm, wodurch Energie zugefiihrt werden
muss und es werden im Fall der Dehydrierung hohe Temperaturen (700-800 °C) benétigt, um die
Ausbeute an dehydrierten C4-Verbindungen zu steigern. Darliber hinaus sind die Hauptprodukte
der Dehydrierung von n-Butan die n-Butene und nicht 1,3-Butadien. Dementsprechend miisste
eine zweite Dehydrierung durchgefiihrt werden, um hohe Ausbeuten an 1,3-Butadien zu gewihr-
leisten. Ein weiterer Nachteil ist die Deaktivierung des Katalysators aufgrund von Koksablage-
rungen. Komplizierte Mehrreaktorsysteme sind notwendig, um eine konstante Produktion auf-
recht zu erhalten, da Katalysatorregeneration und Reaktion getrennt voneinander durchgefiihrt

werden missen.
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Kat., 700—-800 °C
C4Hyp ———— C4Hq + 2H, AH = 246 k] /mol (GL. 1)
Kat.,, 500-550°C
C4Hyo + 0y ———— 5 C,Hy + 2H,0 AHQ = —244 kJ/mol (GL2)

Alternativ zu der Dehydrierung konnen sowohl n-Butan als auch n-Butene mittels oxidativer De-
hydrierung zu 1,3-Butadien umgesetzt werden. Fiir n-Butan ist die Reaktion in Gleichung 2 ge-
zeigt. Bei der oxidativen Dehydrierung handelt es sich um eine exotherme Reaktion, da der Was-
serstoff wihrend der Reaktion mit Sauerstoff zu Wasser reagiert. Dementsprechend muss weniger
oder gar keine Energie fiir die Reaktion bereitgestellt werden. Dariiber hinaus entfallt die Kataly-
satorregeneration, da Sauerstoff im System die Koksablagerungen direkt verbrennen kann. Aller-
dings bringt der Sauerstoff auch den Nachteil mit sich, dass sowohl Edukte als auch Produkte
verbrennen konnen, wodurch Kohlenstoffoxide als unerwiinschte Nebenprodukte gebildet wer-
den. Weiterhin birgt die gleichzeitige Einspeisung von Sauerstoff und Kohlenwasserstoff immer
die Gefahr, dass sich explosionsfiahige Gemische bilden. Um dem vorzubeugen, ist eine geschick-
te Reaktionsfithrung unabdingbar. Typische Katalysatoren fiir die oxidative Dehydrierung von
n-Butan sind Molybdédn- und/oder Vanadiumoxid-basierte Katalysatoren [2, 4-8]. Zur oxidativen
Dehydrierung von n-Butenen werden hingegen meist Bismut-Molybdin-basierte Katalysatoren
verwendet [9, 10]. Beide genannten Katalysatortypen verwenden Gittersauerstoff fiir die Reaktion
und folgen somit einem Mars-Van-Krevelen-Mechanismus. Eine parallele Einspeisung von Sau-
erstoff und Kohlenwasserstoff ist also nicht zwangslaufig nétig. Aufgrund der vorhandenen Dop-
pelbindung sind n-Butene deutlich reaktiver als n-Butan. GroBtechnisch werden n-Butene als
Edukt im OXO-D™-Prozess genutzt. Uber Chromoxid werden dabei die n-Butene in einer
oxidativen Dehydrierung zu 1,3-Butadien umgewandelt [1]. Dieses Verfahren erzielt Ausbeuten
an 1,3-Butadien von 70-90 %. Des Weiteren hat die Evonik AG kiirzlich eine Pilotanlage zur
1,3-Butadien-Produktion mit n-Butenen als Edukt in Betrieb genommen. Als Katalysator wird ein
nicht niher spezifizierter BiMo-Katalysator verwendet [11]. Ein Verfahren zur direkten oder zwei

stufigen 1,3-Butadien Synthese aus n-Butan ist nicht bekannt.

Die oben genannten Probleme, wie Katalysatordeaktivierung oder explosive Gemische, erfordern
hohe Anspriiche an den Reaktor und die Reaktionsfithrung. Als geeignet hat sich der Zwei-Zonen-
Wirbelschichtreaktor (Two-Zone Fluidized Bed Reactor, TZFBR) herausgestellt (Abbildung 1)
[6-8, 12, 13]. Der Reaktor basiert auf einer gewohnlichen Wirbelschicht mit dem Unterschied,
dass die Reaktanten an unterschiedlichen Positionen in die Wirbelschicht eindosiert werden. Sau-
erstoff und ein Inertgas werden vom unteren Ende des Reaktors durch eine Fritte eingeleitet und

erzeugen die Wirbelschicht. Der Kohlenwasserstoff wird hingegen in einer bestimmten Hohe tiber
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der Fritte in die Wirbelschicht geleitet. Im Fall der oxidativen Dehydrierung reagiert der Kohlen-
wasserstoff mit dem Gittersauerstoff des Katalysators, wodurch der Katalysator reduziert wird.
Aufgrund von permanentem Partikelaustausch, einer grundlegenden Eigenschaft von Wirbel-
schichten, gelangt der reduzierte Katalysator in den Reaktorteil unterhalb der Kohlenwasser-
stoffzudosierung, wo dieser mit dem von unten kommenden Sauerstoff reoxidiert wird. Durch den
Partikelaustausch gelangt der regenerierte Katalysator wieder in den Teil der Wirbelschicht, in

dem der Kohlenwasserstoff vorliegt, und kann erneut an der Reaktion teilnehmen.

Kohlenwasserstoff-
Einlass

i — Vertikal bewegliche Kapillare

= Reaktionsprodukte

Thermoelement

Reaktions-
zone ]

Regenerations-]
zone

Einlasshéhe (hjet)

O,, Ar/He

Abbildung 1: Skizze eines Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktors, adaptiert von Rischard et al. [14].

Es bilden sich somit zwei Zonen in der Wirbelschicht aus. Im unteren Teil wird der Katalysator in
der Regenerationszone regeneriert und in der oberen Zone, der Reaktionszone, findet die Reaktion
statt. Bei optimaler Reaktionsfithrung liegen molekularer Sauerstoff und Kohlenwasserstoff nicht
nebeneinander vor [6-8]. Ein weiterer Vorteil von Wirbelschichten ist der ausgezeichnete Massen-
und Wirmetransport. Hierdurch konnen eventuelle Temperaturspitzen vermieden werden. Das
gleiche Konzept kann auch fiir die Dehydrierung verwendet werden, mit dem Unterschied, dass

die Regenerationszone ausschlieSlich zum Abbrennen von Koks verwendet wird.

Aufgrund der eventuellen Verschlechterung der 1,3-Butadien-Versorgung, liegt der Fokus dieser

Arbeit in der Untersuchung der oxidativen Dehydrierung und der Dehydrierung von n-Butenen
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und insbesondere n-Butan zu 1,3-Butadien in einem Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor (TZFBR).
Der hierfiir verwendete TZFBR wurde bereits im Rahmen einer Diplomarbeit am Institut fiir
Technische Chemie und Polymerchemie aufgebaut und dessen Funktionalitit nachgewiesen [13].
Um die Synergien zwischen Katalysator und TZFBR optimal auszureizen ist die Synthese neuer
Katalysatoren notwendig. Katalysatoren wurden sowohl am Karlsruher Institut fiir Technologie
(KIT) im Rahmen dieser Arbeit entwickelt und hergestellt als auch vom Kooperationspartner
Lanxess AG bereitgestellt. Vielversprechende Katalysatoren beziiglich der 1,3-Butadien-
Ausbeute wurden mit XRD, BET, AAS und Ramanspektroskopie charakterisiert. Das Zusammen-
spiel aller Reaktionsparameter wie Stromungsgeschwindigkeit, Sauerstoff/Kohlenwasserstoff-
Verhiltnis, Einlasshohe des Kohlenwasserstoffs iiber der Fritte sowie Reaktionstemperatur ist du-
Berst komplex. Daher ist eine systematische Untersuchung der optimalen Betriebsbedingungen
von besonderer Bedeutung. Um weitere Informationen iiber die Vorgénge in der Wirbelschicht zu
erhalten und somit die ablaufenden Prozesse sowie das Reaktionsnetzwerk zu verstehen, wurden
vertikale Konzentrationsprofile gemessen. Hierfiir wurde ein geeignetes Kapillarsystem entwi-
ckelt und validiert. Problematisch war hierbei, dass das Stromungsprofil in der Wirbelschicht ei-
ner permanenten Fluktuation unterliegt. AuBerdem erschwert die permanente Partikelbewegung

die Gasprobenentnahme.

Bei hinreichend hohen Selektivititen zu 1,3-Butadien als auch Umsédtzen an n-Butan bzw. n-
Butenen kann diese Arbeit als Grundlage fiir die Ubertragung des TZFBR vom Laborreaktor auf

den technischen Mafistab dienen.
1.2 Stand der Forschung

1.2.1 Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor (TZFBR)

Das Konzept des TZFBR wurde von M. Menendez und Kollegen von der Universitidt Zaragossa
entwickelt. Zu Beginn dieser Abeit war dies auch die einzige Gruppe, die Verdffentlichungen zu
diesem Reaktorkonzept publiziert hatten. Zur oxidativen Dehydrierung von n-Butan in einem
TZFBR gibt es zwei Studien [6, 8]. Mit einem Katalysator bestehend aus 20 Gew.% V,0s auf
MgO konnten 1,3-Butadien-Ausbeuten von 27 % bei einer Selektivitit von 47 % erzielt werden
[8]. Neben einer detaillierten Studie der Reaktionsbedingungen konnten Solar et. al bereits einige
Informationen iiber die Vorgénge im Reaktor mittels Entnahme von Gas- und Katalysatorproben
in unterschiedlichen Hohen der Wirbelschicht gewinnen [8]. Uber die vertikale Sauerstoffvertei-
lung in der Wirbelschicht konnte nachgewiesen werden, dass sich zwei Zonen ausbilden. Gestiitzt
wird dieser Befund durch XPS-Messungen an Katalysatorproben aus unterschiedlichen Hohen in
der Wirbelschicht. Hierbei wurde festgestellt, dass die Oxidationsstufe des Vanadiums im unteren

Bereich des Reaktors geringer ist als im oberen Bereich. Folglich wird in der Reaktionszone Git-
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tersauerstoff des Vanadium-Magnesium-Oxids aufgefiillt und kann, nach dem Transport des Par-
tikels in die Reaktionszone, dort das n-Butan mittels oxidativer Dehydrierung in 1,3-Butadien
umwandeln. Geringfligig hohere 1,3-Butadien-Ausbeuten bei vergleichbarer Selektivitit konnte
Pacheco et al. mit einem Katalysator bestehend aus 17,8 Gew.% Mo auf MgO erzielen [6]. Auch
hier konnte iiber die vertikale Sauerstoffkonzentration in der Wirbelschicht die Ausbildung von
zwel Zonen im Reaktor nachgewiesen werden. Allerdings ist der untersuchte Katalysator nicht
stabil und verliert mit der Zeit an Aktivitdt. Eine weitere Studie zur Dehydrierung von n-Butan
unter Verwendung von 0,3 Gew.-% Pt und Sn auf MgAl,O, wurde von Lobera et al. publiziert
[12]. Die Selektivitit zu n-Butenen betrug 80 % bei einem n-Butan-Umsatz von 55 % im stationa-
ren Zustand. Festbett- oder herkdmmliche Wirbelschichtreaktoren konnen nicht anndhrend ver-
gleichbare Umsitze erzielen, da der Katalysator bereits nach kurzer Zeit durch Koksablagerungen
stark deaktiviert wird [2]. Auch bei der Dehydrierung in einem TZFBR konnte mittels vertikaler
Sauerstoffkonzentrationsprofile nachgewiesen werden, dass sich zwei Zonen innerhalb der Wir-
belschicht ausbilden. Im Fall der Dehydrierung wird der Sauerstoff in der Reaktionszone genutzt,
um Verkokungen auf dem Katalysator durch Oxidation zu entfernen. Gleiches wurde ebenfalls
von Lobera et al. fiir die Dehydrierung von Propan iiber Pt-Sn-K/y-Al,O; beobachtet [15]. Alle
beschriebenen Beispiele wurden in einem Reaktor im Labormalstab durchgefiihrt. Im Fall der
oxidativen Dehydrierung von n-Butan wurde gezeigt, dass eine Hochskalierung der Reaktorgrofie
problemlos mdglich ist [16]. Der n-Butan-Umsatz und die Selektivitit zu 1,3-Butadien waren bei
Reaktordurchmessern von 6 cm und 10 cm vergleichbar. Als Katalysator wurde V-MgO verwen-

det.

Grundsitzlich konnen viele Reaktionen, bei der der Katalysator deaktiviert wird, in einem TZFBR
im stationdren Zustand durchgefiihrt werden. Eine wichtige Voraussetzung ist allerdings, dass der
Katalysator regenerierbar ist. Daher wurden auch andere Reaktionen als Dehydrierungsreaktionen
in diesem Reaktorkonzept getestet. Uber einem Ni/Al,O; Katalysator wurde Methan mit Wasser
zu Wasserstoff umgesetzt [17]. Wie auch bei der Dehydrierung, deaktivieren Koksablagerungen
bei dieser Wasserdampfreformierung den Katalysator. Es wurden Methan-Umsitze von 84 % und
eine Selektivitdt zu Wasserstoff von 0,52-0,87 erhalten. Ebenfalls zur Reformierung wurde ein

TZFBR erfolgreich in eine Kohlevergasungsanlage integriert und getestet [18].

Ein Reaktorkonzept aufbauend auf dem des TZFBR ist der in Abbildung 2 dargestellte ,Two-
Section Two-Zone Fluidized Bed Reactor® (TS-TZFBR).
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fone

Regeneration

Abbildung 2: Skizze eines Two Section-Two Zone Fluidized Bed Reactor. Mit Genehmigung
von Elsevier aus Julian et al. ibernommen [19].

Im Gegensatz zu einem gewohnlichen TZFBR besitzen Regenerations- und Reaktionszone unter-
schiedliche Reaktordurchmesser und gehen konisch ineinander iiber. Die Reaktorform dient zur
besseren Kontrolle der fluiddynamischen Eigenschaften [20], insbesondere wenn das Verhiltnis
von regenerierender Spezies zu der reagierenden gering ist. Der Uberganswinkel muss so gewihlt
werden, dass keine Totzonen innerhalb der Wirbelschicht entstehen und den Partikelaustausch
hemmen [19-22]. Zusétzlich wurde in diesem Reaktorsystem das Verhalten der Blasenbildung
mittels optischen Aufnahmen in zwei dimensionaler Richtung untersucht. Wie in den meisten
Wirbelschichten nimmt der Gasblasendurchmesser mit steigender Wirbelschichthéhe zu. Zusitz-
lich steigt die nach oben gerichtete Geschwindigkeit mit steigender Gasblasengrofie an [22]. Mit

Hilfe von CFD-Simulationen, unter Verwendung des Euler-Euler-Modells, konnten

die hydrodynamischen Vorginge in einem TZFBR als auch in einem TS-TZFBR bereits be-

schrieben werden [19].
1.2.2 Oxidative Dehydrierung von n-Butan

Zur oxidativen Dehydrierung von n-Butan werden nahezu ausschlieBlich Ubergangsmetalloxide
verwendet [4, 23-34]. Besonders hervorzuheben ist das Gruppe-5-Ubergangsmetall Vanadium
und das Gruppe-6-Ubergangsmetall Molybdin. Beide Metalle sind fiir die oxidative Dehydrie-
rung von n-Butan am besten erforscht, da beide sowohl hohe Selektivititen zu dehydrierten Cy-

Spezies als auch hohe Umsétze zeigen [4, 5, 24, 26-28, 33, 34]. Nicht nur den Metallen kommt
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eine grof3e Bedeutung zu, auch der Support spielt eine wichtige Rolle. Insbesondere unterschiedli-
che Aciditdten und das Redoxverhalten des Katalysatorsytems beeinflussen die oxidative Dehyd-
rierung von n-Butan maBgeblich wie Nieto et al. anhand von unterschiedlich getrégerten Vanadi-
um-Katalysatoren zeigen konnten [5]. Saure Zentren auf dem Support fithren zur Bildung von ad-
sorbierten Alkoxid- und Carbonylspezies, welche zur vermehrten Bildung von Kohlenstoff-
monxid und Kohlenstoffdioxid fithren. Da n-Butene besonders anfillig fiir die Totaloxidation an
sauren Zentren sind, sollten bei der direkten Synthese von 1,3-Butadien aus n-Butan nur schwach
saure Supportmaterialien verwendet werden. Wie Blasco et al. zeigen konnten, eignet sich Mag-
nesiumoxid in Kombination mit Vanadium hervorragend fiir die oxidative Dehydrierung von
n-Butan [35]. Die Beladung des Katalysators mit V,0Os ist dabei von geringer Bedeutung. Bei ei-
nem n-Butan-Umsatz von 30 % koénnen Selektivitidten von 60 % zu dehydrierten C4-Verbindung
erreicht werden. Hervorzuheben ist dabei, dass der 1,3-Butadien-Anteil im Produktstrom bei MgO
als Tragermaterial um ein vielfaches hoher ist als bei der Verwendung von Al,O; als Trégermate-
rial. Dejoz et al. zeigten, dass geringe Mengen Molybdén die Selektivitit zu 1,3-Butadien von V-
MgO-Katalysatoren deutlich steigern kann. Die Reduzierbarkeit der V°'-Spezies wird durch das
Molybdén abgeschwicht, wodurch die Aktivitdt des Katalysators geringfiigig abnimmt [4]. Aller-
dings werden auch vorher nichtselektive Zentren des Katalysators, wie Vanadium-freies Trager-
material, zu selektiven Zentren. Hierdurch werden vor allem hoch reaktive n-Butene weiter zu

1,3-Butadien umgewandelt statt vollstindig oxidiert zu werden.

Weitere Studien befassen sich mit der Reaktivitit von Molybdén [33] und Vanadium [27, 32, 36]
auf weiteren Triagermaterialien wie CeO,, SiO,, TiO, oder ZrO,. Am vielversprechendsten von
diesen ist SiO, [33] Allerdings sind die Selektivitit zu 1,3-Butadien und die erzielten Umsitze
nicht mit MgO-basierten Katalysatoren vergleichbar, weshalb diese nicht weiter beschrieben wer-
den. Ein neues, auf Ni, Bi und Al,O;-basierendes Katalysatorsystem, erreicht Selektivititen zu
dehydrierten C4-Spezies von 75 %, wihrend die Selektivitit zu 1,3-Butadien fast 50 % ist [37].
Einziger limitierender Faktor dieses Katalysatorsystems ist der geringe n-Butan-Umsatz von
knapp tiber 20 % bei 500 °C. Mo oder V sind in Verbindung mit MgO als Tragermaterial die bes-
ten Katalysatoren fiir die direkte 1,3-Butadien-Produktion aus n-Butan. Der genaue Mechanismus
fiir die oxidative Dehydrierung von n-Butan ist nicht bekannt. Allerdings findet die Reaktion im
Fall von Mo oder V zumindest teilweise iiber die Reduktion des Metalls statt, wie Messungen un-
ter anaeroben Bedingungen zeigen [30, 38], weshalb ein Mars-Van-Krevelen-Mechanismus ange-

nommen wird [6-8, 28-30, 38]
1.2.3 Oxidative Dehydrierung von n-Butenen

Butene sind deutlich einfacher zu aktivieren als n-Butan. Daher unterscheiden sich die verwende-

ten Katalysatoren zur oxidativen Dehydrierung von n-Butenen deutlich von denen fiir n-Butan.
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Am verbreitetsten sind BiMo-basierte Katalysatoren [9, 10, 39-56] aufgrund der hohen Umsitze
und hoher Selektivitdt zu 1,3-Butadien. Auch Ferrite sind als Katalysatoren geeignet [57, 58]. Der
Mechanismus zur oxidativen Dehydrierung von n-Butenen mit Bismutmolybdaten ist eingehend
untersucht worden und es wird ebenfalls ein Mars-Van-Krevelen-Mechanismus angenommen [52,

54, 59-66].

Unter den reinen Bismutmolybdaten ist y-Bi,MoOs die aktivste Phase [39, 59]. Mit der y-Phase
sind Selektivititen zu 1,3-Butadien von 90 % bei Umsétzen der n-Butene um die 80 % mdglich
[39, 59]. Um die Eigenschaften des Katalysators zu optimieren, werden ein oder mehrere Uber-
gangsmetalle in das Bi-Mo-Gitter eingebaut. Bekannt sind Katalysatoren, die V [10, 55, 67], Fe
[48] oder Zr [56] enthalten. Auch unterschiedliche Metallkombinationen wurden bereits syntheti-
siert und getestet [9, 42, 45, 49, 50, 68]. Die Wahl des Katalysators beeinflusst zusitzlich die
Reaktivitdt der einzelnen Butenisomere. Fiir Bi-Mo basierte Katalysatoren folgt der n-Buten-

Umsatz der Reihe 1-Buten > trans-Buten > cis-Buten [9, 40].
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2 Theoretische Grundlagen

2.1 Dehydrierung

Grundsitzlich konnen Alkane mit Hilfe eines Katalysators zu Olefinen und Wasserstoff dehy-
driert werden. Sobald das Alkan aus einer Kette mit mehr als drei Kohlenstoffatomen besteht,
kann dieses mehrfach zu Dienen dehydriert werden. Bei langkettigen Alkanen ist auch eine viel-
fach Dehydrierung bis hin zu aromatischen Systemen moglich. Die einfache Dehydrierung fiir n-
Butan ist in Gleichung 4 gezeigt. Das entstehende Produktgemisch enthélt neben allen n-Butenen
auch kleine Mengen iso-Buten, wie in Abbildung 3 gezeigt. Das iso-Buten entsteht hauptséchlich
durch Umlagerung, welche durch saure Zentren des Supports katalysiert wird. Bei den Katalysa-

toren handelt es sich meistens um Pt- oder Cr-basierte Systeme [2, 69]

Kat, 700° - 800 °C )k
NS - O N 4 + SN AHY
= 143 kJ/mol

n-Butan 1-Buten 2-frans-Buten  Isobuten  2-cis-Buten

Abbildung 3: Produkte der Dehydrierung von n-Butan [13].

Aus Gleichung 3 geht ebenfalls hervor, dass die Reaktionsenthalpie positiv ist und es sich somit
um eine endotherme Reaktion handelt. Eine erneute Dehydrierung der Butene fiihrt zu 1,3-

Butadien oder 1,2-Butadien (Abbildung 4).

Kat, 500° - 600 °C

W > N + I'/ 0
AHR = 103 KkJ/mol
1-Buten 1,3-Butadien  1,2-Butadien

Abbildung 4: Produkte der katalytischen Dehydrierung von 1-Buten [13].

Aufgrund der hohen Reaktivitit und thermodynamischen Instabilitit von 1,2-Butadien wird als
Produkt jedoch ausschlieBlich 1,3-Butadien erhalten. Auch die Dehydrierung von Butenen ist
endotherm. Aufgrund der vorhandenen Doppelbindung wird fiir die Dehydrierung von Butenen
eine niedrigere Temperatur benétigt. Durch die hohere Elektronendichte in der Doppelbindung
wird die Interaktion mit den aktiven Metallzentren vereinfacht. Dariiber hinaus bedingt die
sp’-Hybridisierung der an der Doppelbindung beteiligten Kohlenstoffatome eine giinstigere Sterik
zur Anlagerung an ein aktives Zentrum. Zusétzlich kann die Dehydrierung auch durch niedrige

Driicke begiinstigt werden.
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Weder fiir die Dehydrierung von n-Butan, noch fiir die Dehydrierung von n-Butenen oder anderen
Alkanen ist ein genauer Mechanismus bekannt. Am wahrscheinlichsten ist eine
C-H-Bindungsaktivierung, in Folge derer sich ein Metallalkyl und oberflachenadsorbierter Was-
serstoff bildet. Im weiteren Verlauf erfolgt eine f-H-Eliminierung und das Alken als auch der

Wasserstoff desorbieren. [2]

Alkan =——2—> n-Olefin =—F—> n-Diene
A Pt
A Pt Crackprodukte ||A A

i w N

Iso-Alkan =————— is0-Olefin———>Polymere
Pt = Platin lA. Pt
A = Saures Zentrum

Verkokung

Abbildung 5: Dehydrierung und Nebenreaktionen kleiner Kohlenwasserstoffe [2, 13].

Typische Supportmaterialien fiir die Dehydrierung sind Al,03;, MgO und MgAl,0,. Am weitesten
verbreitet ist Pt als aktives Metall. Aufgrund der herausragenden katalytischen Eigenschaften
werden im Fall von Pt nur sehr geringe Mengen bendtigt (0,3-1,0 Gew.-%). Dies fiihrt zu einer
geringen Oberfldchenbeladung, wodurch viele saure Zentren des Supports erhalten bleiben. Die
sauren Zentren sind ebenfalls katalytisch aktiv. Ein Uberblick dariiber, fiir welche Reaktion das Pt
und/oder die sauren Zentren verantwortlich sind, ist in Abbildung 5 skizziert. Die Bedeutung des
Zusammenspiels aus sauren Zentren und Pt auf den Umsatz und die Selektivitit ist dabei wesent-
lich hoher als beispielsweise die spezifische Oberflidche [70-72]. Aufgrund der Nebenreaktionen,
welche durch eine zu hohe Aciditit des Katalysators auftreten, sind weitere Modifikationen des
Systems notwendig. Durch eine zusétzliche Imprégnierung mit Sn, As oder Ge kann beispielswei-
se die Aciditét des Katalysatorsystems gesenkt werden [69]. Zusétzlich beeinflusst Sn die elektro-
nischen Eigenschaften des Pt. Hierdurch wird die Reaktivitit gegeniiber Alkanen nicht veréndert,
allerdings nimmt die Reaktivitdt gegeniiber Olefinen ab. Als Grund wird eine Abschwichung der
Wechselwirkung zwischen dem Pt und der Doppelbindung angenommen. Durch die geringere
Menge an Dienen, die hierdurch gebildet werden, nimmt die Verkokung ab, da Diene Precusoren

fiir Verkokungen sind [73].

Neben den etablierten Pt-Sn Systemen wurden auch die anderen dg Metalle Ni und Pd untersucht

[74]. Zwar zeigen beide Metalle Aktivitit, allerdings ist diese zu gering, um in einem technischen
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Prozess Beriicksichtigung zu finden. Des Weiteren zeigt das Metall Gallium sowohl auf Al,O; als

auch auf TiO, hohe Aktivitat [75].
2.2 Oxidative Dehydrierung

In Gleichungen 3 und 4 wird die oxidative Dehydrierung von n-Butan iiber n-Buten zu 1,3-
Butadien gezeigt. Im Gegensatz zur Dehydrierung wird der Wasserstoff mit Sauerstoff zu Wasser
umgesetzt. Aufgrund der hohen Bildungsenthalpie von Wasser (AH? = —242 k]/mol) ist die
Reaktion stark exotherm. Die Reaktion funktioniert allerdings nicht mit molekularem Sauerstoff
in der Gasphase, da die Reaktion in dem Fall tiber radikalische Spezies ablduft und die Totaloxi-
dation bevorzugt wird. Typische Katalysatoren sind Ubergangsmetalloxide in hohen Oxidations-
stufen, welche Gittersauerstoff {libertragen. Die Reaktion lduft iiber einen Mars-Van-Krevelen-

Mechanismus ab.

1 Kat, 600 °C 0
C4,H10 + E 02 _— C4,H8 + H20 AHR = —115 k]/mol (Gl 3)
1 Kat, 500—600 °C
C4Hg + E 0, ——— > C,Hg + H,0 AHE = —139 kJ/mol (Gl. 4)

Wihrend der Katalysator Gittersauerstoff zur Oxidation des Wasserstoffs iibertragt, wird das Me-
tall reduziert. Daher muss ein geeigneter Katalysator sowohl die Sauerstoffliicken im Gitter als
auch die verinderte Ladung strukturell auffangen kénnen. Deswegen muss das Ubergangsmetall-
oxid auch in der Lage sein, in vielen Oxidationszustinden vorzukommen. Weiterhin kommt hin-
zu, dass das aktive Metallzentrum in der Lage sein muss, die C-H-Bindung zu aktivieren und das
Redoxpotential zwischen den unterschiedlichen Oxidationszustinden des Metalls muss mit dem
des Kohlenwasserstoffs iibereinstimmen, um der Totaloxidation vorzubeugen bzw. um die Reak-
tion iiberhaupt zu ermoglichen. V und Mo gelten als die Metalle, bei denen alle genannten Punkte

im Fall der oxidativen Dehydrierung von n-Butan am besten zutreffen [2, 28, 35].

Vanadiumoxid als Katalysator ist am genausten untersucht, weshalb mechanistische Aspekte an-
hand von Vanadium beschrieben werden. Fiir Molybdin wird ein vergleichbarer Mechanismus an-
genommen. Abbildung 6 zeigt drei unterschiedliche Moglichkeiten, wie ein Alkan mit isoliertem
VOy aktiviert werden kann. Dabei wird der Wasserstoff wéihrend der Aktivierung von einem sekun-
diren Kohlenstoffatom abgespalten. Am wahrscheinlichsten ist die oxidative Dehydrierung, wenn
der Alkylrest an das Vanadium gebunden ist und der Wasserstoff zu einer Hydroxygruppe reagiert.
Eine Sauerstoffinsertation findet bei puren Vanadiumkatalysatoren so gut wie nicht statt, weshalb

fast ausschlieBlich Kohlenstoffoxide und Olefine in dem Produktgemisch gefunden werden [35].
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Abbildung 7: Angenommener Reaktionsmechanismus von n-Butan mit isolierten VO, Tetra-
edern [35, 76, 77].

Ist das Alkan durch das VO, aktiviert worden und mit einem sekundiren Kohlenstoffatom an das
Vanadium gebunden, wird angenommen, dass die oxidative Dehydrierung wie in Abbildung 7
stattfindet. Hierbei kann sowohl der f-Wasserstoff eines primédren und eines sekundéren Kohlen-
stoffatoms abgespalten werden. Im Fall des primédrem bildet sich 1-Buten und im Fall des sekun-
déren 2-Buten. Dariiber hinaus kann auch ein allylischer Uberganszustand ausgebildet werden,

weshalb die Reaktion von 1-Buten und n-Butan iiber VO, gleich verlduft [78].

Werden statt n-Butan n-Butene mittels oxidativer Dehydrierung zu 1,3-Butadien umgesetzt, ver-

andern sich, wie bereits erwdhnt, die Reaktionsbedingungen. Aufgrund der bereits vorhandenen
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Doppelbindung sind n-Butene leichter zu aktivieren, weshalb niedrigere Reaktionstemperaturen
notwendig sind. AuBerdem wird im Vergleich zu n-Butan ein Aquivalent weniger Sauerstoff be-
notigt, da die n-Butene nur einfach dehydriert werden miissen. Bismutmolybdate, ob pur oder mit
anderen Ubergangsmetallen kombiniert, gelten als die besten Katalysatoren fiir die oxidative De-
hydrierung von n-Butenen. Auch im Fall von Bismutmolybdaten gilt ein Mars-Van-Krevelen-

Mechanismus als akzeptiert [52, 59-63, 66, 79-81].

P N N N +H;0

Oberflache

Oberflichennah

Reaktion

Bulk

Oberflache

Oberflachennah

Regeneration

Bulk

Abbildung 8: Oxidative Dehydrierung von n-Butenen mit Bismuthmolybdaten. Oben: Reaktion;
Unten: Regeneration mit Sauerstoff [55]. Die Abbildung gibt nicht die wahre Struktur einer Bi-
Mo-Formation wieder, sondern soll lediglich die Ablaufe im Gitter verdeutlichen.

Abbildung 8 zeigt Reaktion und Regeneration eines Bi-Mo-Katalysators. Die Reaktion der n-
Butene findet an der Oberflidche des Katalysators mit dem dortigen Gittersauerstoff statt. Drei un-
terschiedliche Sauerstoffspezies sind dabei an der Reaktion beteiligt. Die erste Spezies ist fiir die
Wasserstoffabstraktion verantwortlich, eine weitere insertiert in allylische Intermediate und bildet
partial oxidierte Kohlenwasserstoffe. Diese Spezies ist fiir die oxidative Dehydrierung von n-

Butenen allerdings nicht von Bedeutung. Eine dritte Spezies ist flir die dissoziative Chemiesorpti-
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on von molekularem Sauerstoff verantwortlich [54, 82]. Eine wichtige Eigenschaft von Bi-Mo-
basierten Katalysatoren ist, dass der Sauerstoff in dem Oxidgitter beweglich ist. Wie in Abbildung
8 oben gezeigt, kann Gittersauerstoff, sofern der Sauerstoff an der Katalysatoroberfldche abrea-
giert ist, nachriicken. Die so genannte Sauerstoffmobilitit ist eine Moglichkeit die Aktivitéit unter-
schiedlicher Katalysatoren mit einer messbaren Grofe zu korrelieren. Die Sauerstoffmobilitit
wird von der Phase des Bismutmolybdats als auch durch das Einfiigen anderer Ubergangsmetalle
in das Bismutmolybdat beeinflusst. Eine hohere Sauerstoffmobilitéit steigert meistens die

Reaktivitit des Bismutmolybdats [41, 48, 53, 55, 82].
2.3  Wirbelschichten

Die Grundlage fiir eine Wirbelschicht bilden Feststoffpartikel und ein Fluid. Bei dem Fluid kann
es sich um eine Fliissigkeit oder ein Gas handeln. Um eine Wirbelschicht zu erzeugen, muss die
Festbett von unten von dem Fluid durchstrdomt werden. Ab einer ausreichend hohen Strémungsge-
schwindigkeit wird die nach unten gerichtete Gewichtskraft der Partikel durch die aufwértsgerich-
tete Reibungskraft des Fluids aufgehoben und die Partikel gehen in einen Schwebezustand iiber.
Der Punkt an dem die Gewichtskraft durch die Reibung ausgeglichen wird, wird als Lockerungs-
punkt bezeichnet und die dafiir notwendige Stromungsgeschwindigkeit wird minimale
Fluidisierungsgeschwindigkeit genannt. Sobald die minimale Fluidisierungs-geschwindigkeit
iiberschritten ist beginnt sich die jetzt entstandene Wirbelschicht mit steigender Stromungsge-
schwindigkeit auszudehnen. Wird die Stromungsgeschwindigkeit immer weiter erhoht, geht die
Wirbelschicht in pneumatischen Transport {iber. Die Eigenschaften einer Wirbelschicht kdnnen
teilweise mit denen einer Fliissigkeit verglichen werden. Das Eintauchen von Gegensténden in die
Wirbelschicht ist beispielsweise ohne Kraftaufwand mdglich. Ob und was fiir eine Wirbelschicht
ausgebildet wird, hdangt von den Eigenschaften des Fluids und der Partikel ab, was in den Kapiteln

2.3.3-2.3.4 erlautert wird.

Aus den Eigenschaften einer Wirbelschicht gehen einige Vor- und Nachteile gegeniiber Festbett-
reaktoren im Bezug auf heterogen katalysierte Reaktionen hervor. Hervorzuheben ist der exzel-
lente Stoff- und Warmetransport durch die sich permanent bewegenden Partikel. Im Fall von stark
exothermen Reaktionen herrschen nahezu isotherme Bedingungen in der gesamten Wirbelschicht.
Auch die Anschaffungskosten eines Wirbelschichtreaktors sind verhéltnismaBig gering, da ledig-
lich ein GefdBl mit einem Boden, der zur gleichmiBigen Gasverteilung beféhigt ist, und der Kata-
lysator bendtigt wird. Allerdings miissen auch einige Nachteile in Betracht gezogen werden. Die
intensive Partikelbewegung in der Wirbelschicht fiihrt zu Katalysatorabrieb und die Partikel ver-
kleinern sich mit der Zeit. Dementsprechend sind grofitechnisch nur abriebfeste Materialienmit
geringer Kohédsion geeignet. Zudem wird die Verweilzeitverteilung durch die Wirbelschicht ver-

breitert, wodurch eine optimale Reaktionsfiihrung erschwert werden kann. Die Art des Katalysa-
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tors sowie die Partikelgrofe limitieren die maximale Stromungsgeschwindigkeit, da ab einem ge-
wissen Punkt Partikel aus der Wirbelschicht ausgetragen werden. Dies liegt an dem Ubergang von
einer Wirbelschicht zu pneumatischen Transport, bei welchem die Stromungsgeschwindigkeit des
Gases so hoch ist, dass die Partikel durch den Reaktor und das Rohr transportiert werden. Insge-
samt ist die Ubertragung eines Laborreaktors auf eine groBtechnische Anlage aufgrund der kom-

plizierten Stromungsverhéltnisse sehr anspruchsvoll.

2.3.1 Erscheinungsformen

M1C S N MC MY Ntte

a b c d e f
homogene inhomogene schlagende turbulente
Festhett i e - 2 _ ;.
Wirbelschicht Wirbelschicht wirbelschicht wWirbelschicht

Abbildung 9: Erscheinungsformen von Wirbelschichten [83].

Wirbelschichten kdnnen in unterschiedlichen Formen auftreten (Abbildung 9). Die Form der Wir-
belschicht ist von der Partikelgréfe, der Partikelart und der eingestellten Stromungsgeschwindig-
keit abhéngig. Sofern die minimale Fluidiesierungsgeschwindigkeit nicht iiberschritten wird, liegt
ein Festbett vor (Abbildung 9). Nach dem Uberschreiten der minimalen Fluidisierungs-
geschwindigkeit expandiert das Festbett und es kann zur Bildung einer homogene Wirbelschicht
(Abbildung 9 b, ¢c) kommen. Mit Gasen als Fluid sind homogene Wirbelschichten nur in Ausnah-
mefillen zuginglich. Wird hingegen eine Fliissigkeit verwendet, bildet sich immer eine homoge-
ne Wirbelschicht aus. Diese Form der Wirbelschicht wird auch FlieBbett genannt. Werden Gase
als Fluid verwendet, bildet sich normalerweise eine inhomogene Wirbelschicht aus (Abbildung 9
d). Diese Erscheinungsform ist dadurch gekennzeichnet, dass feststofffreie Gasblasen in der Wir-
belschicht aufsteigen. Wird die Stromungsgeschwindigkeit weiter erhoht, nimmt der Durchmesser
und die Anzahl der Gasblasen zu. In kleinen Wirbelschichtreaktoren konnen Gasblasen gebildet
werden, die dem Reaktordurchmesser entsprechen. Die Gasblasen in einer solchen Wirbelschicht
fiihren dazu, dass Gaskolben in dem Reaktor aufsteigen und am oberen Ende der Wirbelschicht zu

periodischem und stoBartigem Schmeiflen des Feststoffs fiihren. Eine solche Wirbelschicht wird
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als schlagend bezeichnet (Abbildung 9 e). Noch hohere Stromungsgeschwindigkeiten fithren zu
Ausbildung von einer turbulenten Wirbelschicht (Abbildung 9 f). Bei dieser Erscheinungsform ist
die Trennungslinie zwischen freiem Gasraum und Wirbelschicht verschwunden. Anstatt feststoff-
freier Gasblasen werden Feststoffballen gebildet, zwischen denen Hohlrdume mit unterschiedli-
cher Grofle und Form sind. Diese Erscheinungsform ist existent bis die Stromungsgeschwindig-

keit so hoch ist, dass die Partikel aus der Wirbelschicht ausgetragen werden.
2.3.2 Lockerungsgeschwindigkeit (Wirbelpunkt)

Die Lockerungsgeschwindigkeit oder auch minimale Fluidisierungsgeschwindigkeit genannt, ist
die Stromungsgeschwindigkeit, bei der die nach unten wirkende Gewichtskraft der Partikel gerade
durch die den Auftrieb bewirkende Reibungskraft ausgeglichen wird. Bei dieser Geschwindigkeit
erfolgt der Ubergang von einem Festbett in eine Wirbelschicht. Es sind mehrere Verfahren be-
kannt, um diese Geschwindigkeit zu bestimmen. Am einfachsten, dafiir aber auch am unprézises-
ten, kann die Geschwindigkeit optisch bestimmt werden, da die Festbett beim Ubergang in die
Wirbelschicht direkt expandiert. Ob eine Wirbelschicht bereits vorliegt, lisst sich durch das ein-
filhren eines Gegenstands einfach ermitteln. Die schwebenden Teilchen konnen dem Hindernis
miihelos ausweichen und das Verhalten der Wirbelschicht erinnert an Wasser. Eine sehr prézise
Methode zum Ermitteln des Lockerungspunktes ist iiber den Druckverlust moglich. Sobald die
Wirbelschicht ausgebildet ist, verharrt der Druckverlust bei einem konstanten Wert, da die Ge-
wichtskraft im Gleichgewicht mit der durch den Druckverlust erzeugten Kraft steht.
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Abbildung 10: Druckverlustverlauft in einer gut fluidisierbaren Gas/Feststoff-Wirbelschicht, be-
stehend aus nicht zu kleinen, weitestgehend monodispersen Partikeln [83].

In Abbildung 10 ist der Verlauf des Druckverlustes bezogen auf die Strémungsgeschwindigkeit
gezeigt. Wird die Stromungsgeschwindigkeit erhoht, steigt der Druckverlust bis zum Maximum

Apmax an. Ungeféhr bei dem Maximum geht das Festbett in eine Wirbelschicht {iber. AnschlieSend
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sinkt der Druckverlust wieder etwas und bleibt im weiteren Verlauf konstant. Wird die Stro-
mungsgeschwindigkeit wieder gesenkt, wird ein solches Maximum beim Ubergang der Wirbel-
schicht in ein Festbett nicht beobachtet. Geht die Festbett in eine Wirbelschicht iiber, muss zusétz-
lich die so genannte Anfangsverfestigung des Schiittgutes iiberwunden werden. Durch das Eigen-
gewicht der Partikel oder durch aktives Zutun, ist die Schiittung verdichtet, was durch das Auf-
bringen von Arbeit durch den Druckverlust kompensiert wird. Die Anfangsverfestigung ist dabei
ein stoffspezifischer Wert. Diese entfillt beim Ubergang von der Wirbelschicht in ein Festbett,

was das Fehlen des Maximums in der Druckverlustkurve erklart.

Die notwendige Stromungsgeschwindigkeit fiir den Lockerungspunkt kann auch rechnerisch er-
mittelt werden. Ausgangspunkt fiir den rechnerischen Ansatz ist die Annahme, dass der Locke-
rungspunkt genau auf der Grenze zwischen ruhender und wirbelnder Schicht liegt. ,,Es gilt also,
dass die von dem aufwiérts stromenden Fluid erbrachten Widerstandskrifte auf die Partikel gleich
der um den Auftrieb verminderten Gewichtskraft sind.“ [83]. Zur Bestimmung des Druckverlustes

der beim Durchstromen eines polydispersen Festbetts auftritt, kann die Ergun-Gleichung verwen-

det werden:
Ap (1—¢)? 1—¢
? = 4,17&%8—317ng + 0,29ap£—3pgvf (GLS)
VL Lockerungsgeschwindigkeit
€ Porositat der Feststoffschiittung
ap Spezifische Partikeloberflache
Pg Dichte des Gases
Ng Dynamische Viskositit des Gases
H Hohe der Feststoffschiittung

Der mit der Ergun-Gleichung errechnete Druckverlust ist gleich der um den Auftrieb verringerten

Gewichtskraft, welche mit Gleichung 6 berechnet wird.

A _Eg_FA _AH(l_S)(ps_pg)g (Gl. 6)
Pws 2 2
Iy Gewichtskraft der Partikel
Fa Auftriebskraft
Ds Dichte Feststoff
Apws Stromungsdruckverlust
A Apparatequerschnitt
g Gravitationskonstante
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Um einen Ausdruck fiir die Lockerungsgeschwindigkeit zu erhalten werden Gleichung 5 und

Gleichung 6 gleichgesetzt, wodurch nach Umstellen folgender Zusammenhang erhalten wird:

3
€L (ps — pg) 1
v, = 7,14(1 — &) vga, \/1 + 0,067 TETSE f o2 3 (GL.7)

&L Porositat am Lockerungspunkt
Vg Kinematische Viskositiat des Gases

Gleichung 7 enthélt neben den charakteristischen Stoffwerten des Gases und der partikel-
abhdngigen Feststoffdichte noch die Porositit am Lockerungspunkt g;. Diese Porositdt kann mit

Gleichung 10 berechnet werden:

Voes — V
g =0 (Gl 8)
ges
Vses Volumen der gesamten Wirbelschicht (abhadngig von v )

Vs Partikelvolumen

Zum Losen von Gleichung 7 fehlt lediglich noch die spezifische Oberflédche der Partikel a,,. Diese
ist der Quotient aus der Summe aller Partikeloberflichen im Festbett und dem Volumen aller Par-

tikel im Festbett:

_ Summe aller Partikeloberflachen im Festbett

o= (GL. 9)

¢ Volumen aller Partikel im Festbett

Die spezifische Oberfliche der Partikel besteht ausschlieBlich aus der &uleren Oberfldche. Auf
die innere Oberfliche der Poren wird verzichtet. Daraus resultiert, dass nur ungenaue Durch-
schnittswerte fiir die spezifische Oberfliche verwendet werden konnen, was zu erheblichen
Fehlern beim Losen von Gleichung 9 fiihren kann. Allerdings ldsst sich die Lockerungsgeschwin-
digkeit sehr genau liber die Messung des Druckverlustes, wie zuvor beschrieben, bestimmen.
Dementsprechend dient Gleichung 7 vielmehr dazu o, zu bestimmen. Mit dem nun sehr prizisen
Wert fiir a, kann Gleichung 7 anschlieend verwendet werden, um die Lockerungsgeschwindig-
keit fiir andere Reaktionsbedingungen (Gas, Temperatur, Druck) zu bestimmen. So ist es moglich
die Lockerungsgeschwindigkeit von einem Laborreaktor auf einen Reaktor im technischen Mal3-

stab zu Uibertragen.
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2.3.3 Einfluss der Feststoffeigenschaften auf die Wirbelschicht

Die Ausbildung einer Wirbelschicht und deren Erscheinungsform wird stark von den Eigenschaf-
ten des Feststoffs und insbesondere der Partikelgrofe beeinflusst. Geldard hat daher die Feststoffe

in vier unterschiedliche Kategorien aufgeteilt, um das Wirbelschichtverhalten vorherzusagen [84].

A: Der Kategorie A gehoren Feststoffe mit kleinen Partikeldurchmesser (<100 um) und/oder sehr
geringer Dichte an. Nach dem Uberschreiten des Lockerungspunkts expandiert die Wirbelschicht
stark. Die Gasblasen in der Wirbelschicht haben einen maximalen Durchmesser von 10 ¢cm und

bewegen sich schneller als das restliche Gas.

B: Zu Gruppe B gehoren die meisten Materialien. Alle Partikel mit einer Dichte pp im Bereich
von 1400 kgm™3 < pp < 4000 kgm™3 gehoren der Gruppe B an. Zusitzlich umfasst die
PartikelgroBe d;, den Bereich: 40 um < d;, < 500 pm. Die Wirbelschicht expandiert deutlich ge-
ringer als Gruppe A Materialien und es setzt direkt nach dem Uberschreiten des Lockerungs-
punkts starke Blasenbildung ein. Im Gegensatz zu A existiert keine obere Grenze fiir den Gasbla-
sendurchmesser aufler der Reaktordurchmesser. Die Grofle der Gasblasen steigt aufgrund von
Koaleszens beim Aufsteigen in der Wirbelschicht an. Dabei steigen die Gasblasen schneller als

das restliche Gas.

C: Diese Materialklasse wird durch starke Kohidsion zwischen den Partikeln charakterisiert. Die
Kohision ist so stark, dass es dem durstrémenden Gas nicht gelingt diese vollstindig aufzubre-
chen. Die Ausbildung einer Wirbelschicht ist nur eingeschrankt mdglich und es kommt zur Ka-
nalbildung zwischen dem Festbett. Um eine Wirbelschicht mit Partikeln dieser Klasse zu ermdg-
lichen, kann beispielsweise zusétzlich ein Riihrer verwendet werden. Auflerdem ist es mdoglich,
diese Gruppe mit Partikeln der Gruppe B zu vermischen, wodurch die Kohésion teilweise aufge-

brochen wird und eine Wirbelschicht entsteht.

D: Gruppe D deckt sehr grofe und schwere Partickel ab (>500um). Fiir eine Fluidisierung sind
sehr hohe Stromungsgeschwindigkeiten notwendig. Die Blasenbildung ist stark ausgepriagt. Im
Gegensatz zu allen anderen Gruppen steigen die Gasblasen in diesem System langsamer auf als
das restliche stromende Gas. Hierdurch kann Gas von unten in die Blase eintreten und oben wie-
der aus. Der Stoffaustausch zwischen Blase und Suspension verhélt sich anders als fiir die Grup-

pen A und B.
2.3.4 Reh-Diagramm

Sowohl die Stromungsgeschwindigkeit als auch die Beschaffenheit und Eigenschaften des Wir-
belgutes sind fiir das Ausbilden und den Zustand der Wirbelschicht verantwortlich. Werden beide

Parameter in einem dimensionslosen Diagramm gegeneinander aufgetragen, wird ein Diagramm
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erhalten, aus dem die unterschiedlichen Zustinde ersichtlich sind. Dafiir kann zum einen die Rey-
nolds-Zahl gegen die Froude-Zahl aufgetragen werden und zum anderen die dimensionslose Ge-
schwindigkeit gegen den dimensionslosen Partikeldurchmesser. Beide Varianten fithren zu éhnli-
chen Diagrammen (Abbildung 12). Zur Beschreibung von Stromungen dient die Reynolds-Zahl
(Re), welche der Quotient aus Tragheitskriaften zu Zahigkeitskraften ist:

Re = — (GL. 10)

v Stromungsgeschwindigkeit
d  Charakteristische Lange (hier Reaktordurchmesser)
v Kinematische Viskositat

Die Froude-Zahl (Fr) ist das Verhiltnis von Tréagheitskraft zu Scherkraft:

NeD (GL 11)

L Charakteristische Lange

Um den Partikeleigenschaften, wie Durchmesser und Dichte, in der charakteristischen Linge
Rechnung zu tragen, wird in dem Reh Diagramm zur Auftragung eine modifizierte Froude-Zahl
verwendet:

_3v® pg

r = —_—
4 gdp ps — pg

(Gl 12)

dp Durchschnittlicher Partikeldurchmesser

Wird die Froude-Zahl gegen die Reynold-Zahl aufgetragen wird das Reh-Diagramm erhalten,
welches in Abbildung 11 gezeigt ist.
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Abbildung 11: Reh-Diagramm, in dem die Froude- gegen die Reynolds-Zahl aufgetragen ist auf-
getragen [83, 84].

Anstatt der Froud-Zahl und der Reynold-Zahl, kann ebenso der dimensionslose
Partikeldurchmesser und die dimensionslose Geschwindigkeit gegeneinander aufgetragen werden.
Allerdings ist bei dieser Variante darauf zu achten, dass der dimensionslose Partikeldurchmesser
nicht wie die Froude-Zahl die Ordinate, sondern die Abzisse einnimmt. Und das Umgekehrte gilt
fiir die dimensionslose Geschwindigkeit und die Reynold-Zahl. Der dimensionslose Partikel-

durchmesser ist durch Gleichung 13 gegeben.

. 3’/) ps—Pg)g _ , 1
dp = dp ol Snz o) = Ar3 (Gl. 13)
&

dp Dimensionsloser Partikeldurchmesser
dp Durchschnittlicher Partikeldurchmesser
Ar  Archimedes-Zahl

Der dimensionslose Partikeldurchmesser ist gleichzeitig die dritte Wurzel der Archimedes-Zahl
welche der Quotient aus Auftriebskraft und Reibungskraft ist. Die dimensionslose Geschwindig-

keit ist durch Gleichung 16 gegeben.
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0

(GL. 14)

v* Dimensionslose Geschwindigkeit
(1 Kenngrofie der dimensionslosen Geschwindigkeit

1
Ars oder Fr sind jeweils die KenngroBen, in denen die Partikeleigenschaften zusammengefasst

sind und Re oder () die KenngroBen, welche jeweils die Geschwindigkeitskomponente ist.
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Abbildung 12: Dimensionslosen Partikeldurchmesser gegen die dimensionslose Geschwindigkeit
aufgetragen [83, 84].

1
Es ist nicht ausschlaggebend, ob Ars gegen Q oder Fr gegen Re aufgetragen werden. In beiden

Féllen wird ein allgemeines Zustandsdigramm fiir Gas/Feststoffsysteme erhalten. In Abbildung 12

ist das Diagramm, welches aus Aré und ( entsteht, gezeigt. Sofern das Wirbelgut zu den Gruppen
A oder B (2.3.3) gehort, konnen beide Diagramme genutzt werden, um geeignete Betriebsparame-
ter fiir die Wirbelschicht zu berechnen. Allerdings erfassen die dimensionslosen Kennzahlen we-
der Kohésion, Elektrostatik noch Reibungseffekte. Hierdurch kénnen die idealen Betriebsbedin-
gungen von den Diagrammen abweichen. Im Fall des in dieser Arbeit verwendeten Reaktors miis-
sen insbesondere Reibungseffekte beriicksichtigt werden, da der Reaktordurchmesser im Verhélt-
nis zur Oberfliche der Reaktorwand sehr gering ist. Allgemein liegen die verwendeten Stro-

mungsgeschwindigkeiten nur knapp tiber dem Lockerungspunkt.
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2.4 Ausbeute, Umsatz und Selektivitat

In vielen Diagrammen in Kapitel 4 und 5 wird der Umsatz des eingeleiteten Kohlenwasserstoffs
sowie die Selektivitidten zu den Reaktionsprodukten als auch der daraus resultierende Umsatz ge-

zeigt. In diesem Abschnitt wird daher erldutert, mit welchen Gleichungen gerechnet wurde.

Der Umsatz der Komponente i X; wurde mittels Gleichung 17 ermittelt:

_ Mjo — Ny
A (GL. 15)

X; Umsatz der Komponente i
n;o Anfangskonzentration der Komponente i
n;  Nicht umgesetzte Menge der Komponente i

Die Ausbeute der Komponente k bezogen auf die Komponente i Yy; wurde mit Gleichung 18 be-

rechnet:

Y, = —
ki Mo Uk (GL. 16)

Yii  Ausbeute der Komponente k

n;o Anfangskonzentration der Komponente i

n,  Endkonzentration der Komponente k
v;, v, Stochometrische Faktoren der jeweiligen Komponente
nyo Vorher vorhandene Menge der Komponente k

Aus der Ausbeute und dem Umsatz ldsst sich die Selektivitit der Komponente k bezogen auf die

Komponente i Sy ; berechnen:

h<

_ Y
Ski = X, (GL. 17)

2.5 Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor (TZFBR)

Grundsitzlich besteht ein TZFBR aus einem normalen Wirbelschichtreaktor, bei der zuséitzlich
ein vertikal beweglicher Einlass in der Wirbelschicht ist. Das Prinzip ist in Abbildung 1 skizziert.
Die Idee hinter dem zuséitzlichen Einlass in der Wirbelschicht besteht darin, dass die Wirbel-
schicht in zwei Zonen unterteilt wird und somit zwei Reaktionen simultan in einem Reaktor er-
moglicht werden. Die permanente und starke Partikeldurchmischung in Wirbelschichten spielt
dabei eine elementare Rolle. Es ist angedacht, dass in dem oberen Bereich der Wirbelschicht eine
Reaktion stattfindet, bei welcher die Katalysatorpartikel deaktiviert werden. Um die reagierende
Spezies ausschlieBlich im oberen Bereich der Wirbelschicht anzutreffen, ist der bewegliche

Edukt-Einlass in der Wirbelschicht gedacht. Die im oberen Bereich durch die Reaktion deakti-
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vierten Katalysatorpartikel gelangen aufgrund der Durchmischung in den unteren Bereich der
Wirbelschicht. Hier haben die deaktivierten Katalysatorpartikel Kontakt mit dem Inert-/Triagergas
und mit der regenerierenden Komponente, welche beide von unten in den Reaktor geleitet wer-
den. Die deaktivierten Katalysatorpartikel werden in dem unteren Bereich mit der regenerierenden
Komponente wieder reaktiviert und gelangen durch die Partikelbewegung erneut in den oberen
Bereich der Wirbelschicht, wo sie sich wieder an der Reaktion beteiligen konnen. Dieses Reak-
torkonzept ist sinnvoll, sofern die regenerierende Komponente mit dem oberhalb eingeleiteten
Stoff unerwiinschte Nebenreaktionen eingeht oder sich explosive Gemische der beiden
Reaktanten bilden kdnnen. Weiterhin ist der TZFBR sinnvoll, sofern Katalysatorregeneration und
Reaktion bei gleichzeitigem Einspeisen von Regenerant und Reaktant nicht stattfindet und die

Reaktion durch Katalysatordeaktivierung zum Erliegen kommt.

Fiir letzteres ist die Dehydrierung von Kohlenwasserstoffen in Festbettreaktoren ein hervorragen-
des Beispiel. Durch Verkokung des Katalysators wird dieser permanent deaktiviert, wodurch der
Umsatz des Kohlenwasserstoffs stark abnimmt. Gleichzeitiges Einleiten von Sauerstoff fiihrt le-
diglich zur Total- oder Partialoxidation des Kohlenwasserstoffs, dndert aber nichts an der Kataly-
satordeaktivierung. Wird diese Reaktion in einem TZFBR durchgefiihrt und der Kohlenwasser-
stoff im oberen Bereich der Wirbelschicht eingeleitet und Sauerstoff plus Trdgergas von unten,
kann die Reaktion im stationéren Zustand mit hohen Umsétzen durchgefiihrt werden. Dies ge-
lingt, da die Verkokungen, die im oberen Bereich wéhrend der Reaktion des Kohlenwasserstoffs
auf dem Katalysator abgelagert werden, im unteren Bereich der Wirbelschicht von dem dort exis-
tenten Sauerstoff heruntergebrannt werden. Unter optimaler Reaktionsfithrung kommen Kohlen-
wasserstoff und Sauerstoff nicht in Kontakt. Es bilden sich somit zwei Zonen in der Wirbel-
schicht. Im unteren Bereich bildet sich eine Regenerationszone aus und im oberen Bereich eine

Reaktionszone [12, 15, 85].

Das Prinzip kann auch fiir die oxidative Dehydrierung von Kohlenwasserstoffen verwendet wer-
den, sofern der verwendete Katalysator die Reaktion mit Gittersauerstoff katalysiert (Kapitel 2.2).
In diesem Fall wird die Regenerationszone dazu verwendet, den reduzierten Katalysator zu
reoxidieren und verbrauchten Gittersauerstoff aufzufiillen. In der Reaktionszone findet die
oxidative Dehydrierung mit dem Gittersauerstoff des Katalysators statt. Wiirden Kohlenwasser-
stoff und Sauerstoff nebeneinander vorliegen, wiirde iberwiegend Totaloxidation (Gleichung 18)
oder Partialoxidation (Gleichung 19) vorherrschen. Auch bei der oxidativen Dehydrierung wer-
den, unter optimierten Reaktionsbedingungen, zwei unterschiedliche Zonen in der Wirbelschicht
gebildet [6-8, 74, 86]. Da bei der oxidativen Dehydrierung deutlich hohere Sauerstoffanteile zur
Regeneration des Katalysators bendtigt werden als bei der Dehydrierung, dient der TZFBR zu-

sdtzlich zur Vermeidung explosionsfiahiger Gemische.
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1
C4Hyp + 650, > 4C0,+5H,0 AH® = —2657 kJ/mol (GL. 18)

C4H;, + 40, - 4CO+5H, AHS = —568 k] /mol (GL. 19)

2.6 Charakterisierungsmethoden

2.6.1 BET (Brunauer-Emmet-Teller)

Mittels BET-Messungen lésst sich die spezifische Oberfldche eines Feststoffs ermitteln. Die Me-
thode ist nach den Pionieren Brunauer, Emmet und Teller benannt. Das Messprinzip basiert auf
der Physisorption von Gasmolekiilen auf Oberflichen. Die zu messende Probe wird unter Vaku-
um erhitzt, um alle adsorbierten Gasmolekiile auf der Oberfldche zu entfernen. Anschlie3end wird
die Probe mit fliissigem Stickstoff auf -196 °C herunter gekiihlt. Als Néchstes wird die gekiihlte
Probe einem Inertgas, zumeist Stickstoff, ausgesetzt. Nun adsorbiert der Stickstoff auf der Ober-
fliche der Probe. Uber Variation des Drucks wird eine Adsorptions-Desorptions-Isotherme ge-
messen. Das Messprinzip beriicksichtigt, dass mehrere Schichten auf der Oberfliche adsorbieren.
Die adsorbierte und desorbierte Gasmenge ist proportional zur spezifischen Oberfliche und kann
mittels der Isotherme ermittelt werden. Das verwendete Gerdt war ein Belsorb-mini 2 der

Rubotherm GmbH.
2.6.2 AAS (Atomadsoptionsspektroskopie)

Mit Hilfe der Atomabsorptionsspektroskopie kann der Massenanteil eines bestimmten Elements
in der Probe bestimmt werden. Die Grundlage der AAS ist die Tatsache, dass Elektronen mittels
Photonen in hohere Energieniveaus angeregt werden konnen. Der Energieunterschied zwischen
Grundzustand und angeregten Zustidnden ist charakteristisch flir jedes Element. Durch das Messen
der Intensitdt der Absorbtion fiir ein bestimmtes Element kann die Konzentration des Elements
bestimmt werden. Zur Kalibrierung werden mehrere MaBllosungen des Elements hergestellt und
ebenfalls gemessen. Um eine AAS-Messung durchzufiihren, muss die Probe gelost werden. Die
Losung wird mittels einer Flamme in die Gasphase tiberfiihrt, in welcher auch die Messung statt-

findet.
2.6.3 XRD (X-Ray Diffraction)

Bei XRD-Messungen werden Kristallstrukturen ermittelt. Die Messung erfolgt iiber die Beugung
von Rontgenstrahlen an Atomkernen. Die Wellenldnge der verwendeten Rontgenstrahlung ent-
spricht dabei ungefdahr den Atomabstinden in Festkorpern, welche im Bereich weniger Angstrom

(10"° m) liegen. Die Rontgenstrahlung wird sowohl an der oberen Atomschicht des Kristalls ge-
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beugt als auch an der darunter liegenden. Dadurch entsteht ein Gangunterschied zwischen beiden
Wellen, wodurch es zu Interferenzen kommt. In Abhingigkeit des Atomabstands und dem einge-
strahlten Winkel der Rontgenstrahlung kommt es zu positiver oder negativer Interferenz. Eine ge-
ordnete Struktur besitzt daher ein charakteristisches Interferenzmuster. Mithilfe der Bragg-

Gleichung (Gleichung 20) kann die Kristallstruktur berechnet werden.
niA = 2dsiné (GL. 20)
Wellenlange

Gitterabstand

Einstrahlwinkel zur Kristalloberflache

S © Qa >

Grad des untersuchten Interferenzmaximums

Fiir die Rontgendiffraktogramme wurde ein Gerdt der Firma PANalytikel verwendet. Gemessen

wurde mit monochromatischer Kupfer K,-Strahlung im Bereich 26 = 20° - 80°.
2.6.4 Raman-Spektroskopie

Die Grundlage der Raman-Spektroskopie ist die inelastische Streuung von Licht an Atomen, Mo-
lekiilen oder Kristallgittern. Wahrend der Wechselwirkung zwischen einem Photon und einem
Kristallgitter kann es mit einer geringen Wahrscheinlichkeit zum {ibertragen von Energie kom-
men, bei der sich die Schwingungsenergie im Kristallgitter dndert. Es ist sowohl moglich, dass
das Photon Energie auf das Kristallgitter tibertrdgt, als auch, dass das Photon Energie von dem
Kristallgitter aufnimmt. Somit wird die Energie des eingestrahlten Lichtes veridndert. Gibt das
Photon Energie ab, wird von Stokes-Streuung gesprochen und im umgekehrten Fall von Anti-
Stokes-Streuung. Die Energiedifferenzen zwischen verschiedenen Energieniveaus in der Gitter-
schwingung sind Stoffspezifisch. Bei dem verwendeten Gerét handelt es sich um ein ,,Renishaw
inVia Reflex* Spektrometer. Alle Proben wurden mit einem Nd:YAG Laser (100 mW, 532 nm)

gemessen. Die Mikroskopaufnahmen erfolgten mit einem ,,Research Grade Leica DM2500°.
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3 Experimentelles

In diesem Kapitel werden die experimentellen Methoden beschrieben. Hierzu gehoren die Kataly-
satorsynthesen als auch die verwendete Versuchsanlage mit Analytik. Zudem wird das Vorgehen

vor und wihrend der Messungen beschrieben.
3.1 Katalysatorsynthese

Mehrere Katalysatoren wurden im Rahmen dieser Arbeit hergestellt. Zur Synthese wurde in fast
allen Féllen auf die Trockenimprignierung zuriickgegriffen. Die einzige Ausnahme war der

v-Bi,MoO¢-Katalysator, welcher mittels Kofdllung dargestellt wurde.
Trocken-Impréagnierung:

Bei dieser Methode wird der Prakursor des aktiven Metalls in einer Fliissigkeit gelost und an-
schlieend auf den Support aufgebracht. Aufgrund des Kapillareffektes verteilt sich anschlieend
die Fliissigkeit mit dem gelosten Prékursor in den Poren des Supports. Das verwendete Losungs-
mittelvolumen sollte das maximale Porenvolumen dabei nicht iibersteigen. Ein anderer Name fiir
die Methode ist Trockenimpragnierung, da der imprignierte Support nach dem Versetzen mit der
Fliissigkeit trocken wirkt. Zur Bestimmung des Porenvolumens konnen BET-Messungen oder das
Versetzen einer bestimmten Menge des Supports mit Wasser bis zum Sattigungspunkt unter Wie-
gen der zugegebenen Wassermenge herangezogen werden. Wann der Séttigungspunkt erreicht ist,
wird mittels Augenmal} bestimmt. Nachdem das Trigermaterial geséttigt ist, fiilhrt eine weitere
Zugabe von Wasser zur Aufschlimmung. Aufgrund der individuellen Wahrnehmung konnen sich

die Sattigungspunkte geringfiigig unterscheiden.
3.1.1 Synthese: Pt-Sn-MgO

Zur Bestimmung des Porenvolumens wurden jeweils 0,50 g Trigermaterial eingewogen. An-
schlieBend wurde das Triagermaterial tropfenweise mit destilliertem Wasser benetzt und ver-
mengt. Kurz vor dem Einsetzen von Verschlammung wurde aufgehort und die zugegebene Was-
sermenge gewogen. Zur Impriagnierung mit Zinn wurden 0,19 g (0,83 mMol, 0,35 Gew.-% Zinn
fiir 30 g MgO) eingewogen und in 1 ml verd. HCL (1N) geldst. AnschlieBend wurde die Losung
mit dest. Wasser auf insgesamt 14,50 g Losung aufgefiillt. Danach wurde die Zinnldsung trop-
fenweise unter mehrmaligem Vermengen auf das MgO, aufgetragen. AnschlieBend wurde das Sn-
MgO 12 h bei 120 °C getrocknet. Eine erneute Bestimmung des Porenvolumens im Fall von Sn-
MgO wurde durchgefiihrt. Fiir die Impragnierung mit Platin wurden 3,00 g (0,35 Gew.-% Pt fiir
30,00 g Sn-MgO) Hexachlordiplatinsdure (8 Gew.-% in Wasser) mit dest. Wasser auf 14,50 g Lo-
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sung verdiinnt. Das erhaltene Pt-Sn-MgO wurde anschlieBend erneut 12 h bei 120 °C getrocknet
und schlieBlich 6 h bei 600 °C kalziniert.

3.1.2 Synthese: V-MgO

Chemikalie Hersteller
Magnesiumnitrathexahydrat Mg(NO3),*6H,0 Sigma- Aldrich
256,43 g/mol

Ammoniummethavanadat (NH,;VO;) Sigma- Aldrich
116,98 g/mol

Oxalsiure Dihydrat (C,H,04)*2H,0 Sigma- Aldrich
127,07 g/mol

Tabelle 2: Verwendete Chemikalien fiir V-MgO Katalysator.

Support:

Der Support wurde dhnlich wie durch Soler et al. [8] beschrieben dargestellt. 350 g (1,36 Mol)
Magnesiumnitrathexahydrat wurden in 1 L destilliertem Wasser gelost. AnschlieBend wurde die
Losung auf 50 °C erhitzt. Unter Zugabe von 10 %iger Ammoniakldsung wurde ein pH-Wert von
9 eingestellt. Der erhaltene feine weille Niederschlag wurde iiber Nacht stehen gelassen und an-
schlieBend abgefiltert. Darauthin wurde die so erhaltene, farblose Masse 24 h bei 120 °C getrock-
net. Im letzten Schritt wurde der nun harte weile Feststoff bei 700 °C 8 h kalziniert. Nach dem

Kalzinieren wurden 39,40 g Feststoff erhalten.
Impragnierung:

Fiir die Imprégnierung mit Vanadium wurde ebenfalls die in 3.1.1 beschriebene Incipient Wetness
Imprignierung verwendet. Die bendtigte Wassermenge wurde wie in 3.1.1 beschrieben experi-
mentell ermittelt. Zu den fiir die 39,00 g MgO bendétigten 16,40 ml destilliertem Wasser wurden
7,10 g (0,06 Mol) Ammoniummethavanadat gegeben. Die Suspension wurde auf 80 °C erhitzt
und solange mit Oxalséduredihydrat versetzt, bis eine tief blaue Losung entstanden ist. Anschlie-
end wurde das MgO langsam unter kontinuierlichem Vermengen mit der Vanadium-Losung ver-
setzt. Daraufhin wurde der Katalysator 24 h bei 120 °C getrocknet. Der so erhaltene harte Fest-
stoff wurde im letzten Schritt bei 700 °C 8 h kalziniert.

Fiir die gewiinschte Partikelgrofe von 160-250 um wurde der Katalysator zerkleinert und gesiebt.
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Charakterisierung:

Das Rontgendiffraktogramm des fertigen Katalysators lésst keine Riickschliisse auf die
Vanadiumspezies zu. Lediglich MgO ist deutlich zu erkennen, daher wird das Diffraktogramm
hier nicht gezeigt. Der Vanadiumanteil liegt bei 13,80 Gew.-% V,0s. In Tabelle 3 kann die spezi-

fische Oberfldche vor und nach ca. 100 h Reaktion eingesehen werden.

Material Spezifische Oberfliche (m?/g)
V-MgO (unbenutzt) 68,30
V-MgO (nach 100 h) 37,60

Tabelle 3: Spezifische Oberflichen des V-MgO Katalysators unbenutzt und nach 100 h Reaktion.

3.1.3 Synthese: Mo-V-MgO
Support

Das fiir die Imprignierung bendtigte MgO wurde von Lanxess bereits auf die bendtigte
Partikelgrofe von 160-250 pm gebracht und musste nur impragniert werden. Zwei verschiedene
Muster MgO standen hierfiir zu Verfiigung. XLAC00264/1, ein weiches MgO und XLAC00264/2
ein hartes MgO. Um die benotigte PartikelgroBe zu erhalten wurde das MgO von Lanxess mit
5 Gew.-% Graphit in Pellets gepresst und anschlieend zerkleinert und gesiebt.

Imprégnierung

Fiir die Impragnierung wurde ebenfalls die Incipient Wetness Imprégnierung, wie in den Kapiteln
3.1.2 bereits ausfiihrlich beschrieben, verwendet. Allerdings wurden sowohl Mo als auch V in ei-
nem Schritt auf den Support aufgebracht. Fiir 50 g MgO wurden 1,928 g NH,VO; (0,0165 Mol,
3Gew.-% V,0s) und 6,842 g (NH4)sMo07,0,4'4H,0 (0,0055 Mol) abgewogen und in 29 ml destil-
liertes Wasser gegeben. Um das Ammoniummethavanadat vollstindig zu l6sen, wurde wie in
3.3.2 verfahren. Fiir beide Magnesiumoxide (XLAC00264/1, XLAC00264/2) wurden zwei Kata-
lysatoren hergestellt. Einer von jedem Oxid wurde jeweils bei 640 °C und der andere bei 720 °C
kalziniert. Die Katalysatoren, welche bei 640 °C kalziniert wurden, waren grau und jene, welche

bei 720 °C kalziniert wurden, gelb.
Charakterisierung

Im weiteren Verlauf werden lediglich die beiden bei unterschiedlichen Temperaturen kalzinierten
Katalysatoren des harten MgO XLAC00264/2 erlautert. Der Austrag aus der Wirbelschicht war
im Fall des weichen MgO XLAC00264/1 sehr hoch, weshalb eine Verwendung in einer Wirbel-

schicht nicht sinnvoll war. Zudem unterscheiden sich die Katalysatoren in ihrer Reaktivitit kaum.
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In Tabelle 4 konnen die spezifischen Oberflidchen eingesehen werden. Grofite Auffilligkeit ist der
Unterschied zwischen den Katalysatoren, welche bei unterschiedlichen Temperaturen kalziniert
wurden. Niedrigere Temperaturen wihrend des Kalzinierens fithren zu deutlich erhdhter spezifi-
scher Oberfliche. Es ist sehr wahrscheinlich, dass bei 640 °C nicht das gesamte Graphit vom Ka-
talysator gebrannt wurde und die Oberfliche hierdurch vergrofert wird. Dafiir spricht auch die

graue Farbe.

Material Spezifische Oberfliche (m*/g)
Mo-V-MgO 640 °C 71,40
Mo-V-MgO 640 °C (nach 100 h) 48,00
Mo-V-MgO 720 °C 39,60
Mo-V-MgO 720 °C (nach 100 h) 35,40

Tabelle 4: Spezifische Oberflachen des Mo-V-MgO Katalysators, kalziniert bei zwei unterschied-
lichen Temperaturen. Frisch und nach 100 h Reaktion.

Eine AAS-Analyse des Katalysators ergab ein Vanadiumgehalt von 1,70 Gew.% Vanadium und
7,00 Gew.% Mo.

3.1.4 Synthese: y-Bi:Mo0Os

Der v-Bi;MoOs Katalysator wurde wie in [40] beschrieben dargestellt. 30 g
(NH4)sMo070,4 wurden in 100 ml Wasser gelost und 164,85 g Bi(NOs); in 200 ml 4 molarer Sal-
petersdure. AnschlieBend wurde die Bismutnitratlosung tropfenweise in die Amoniummolybdat-
16sung unter permanenten Rithren gegeben. Mit konzentriertem Ammoniak wurde ein pH-Wert
von 3 wihrend der gesamten Synthese eingestellt. Der erhaltene Niederschlag wurde abfiltriert
und mit 300 ml destilliertem Wasser gewaschen. Anschliefend wurde der Niederschlag 6 h bei
470 °C klaziniert. Zuletzt wurde das erhaltene y-Bi,Mo0QOg mit einer Presse in Pellets gepresst und

anschliefend zerkleinert und auf eine Partikelgrofe von 160-250 um gesiebt.
3.1.5 Synthese sonstiger Katalysatoren

Weiterhin wurde eine Vielzahl von Katalysatoren auf Aluminiumbasis von Lanxess hergestellt
und im TZFBR getestet. Dariiber hinaus wurde noch ein Mo-MgO-TiO, Katalysator mit
22 Gew. % Molybdéan hergestellt. Der Support wurde von Lanxess gestellt (XLAC00253) und am
KIT mit Molybdén imprégniert.
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3.2 Die Versuchsanlage

Der Aufbau und die Charakterisierung der Versuchsanlage ist bereits im Rahmen meiner Diplom-
arbeit erfolgt [13]. Im Rahmen dieser Arbeit wurde der Reaktor etwas modifiziert. Der grofite Un-
terschied im Vergleich zu dem experimentellen Aufbau aus [13] besteht in der Installation eines
beweglichen Kapillarsystems zur Probenentnahme in der Wirbelschicht.

Kohlenwasserstoff-Einlass Kapilare

Thermoelement

Kihlapparatur

Zur Analytik

Abbildung 13: Foto der verwendeten Versuchsanlage.

Abbildung 13 zeigt ein Foto der verwendeten Versuchsanlage. Der Reaktor mit Ofen, Kiihlappa-
ratur und Gasversorgung ist in einem Abzug aufgebaut, da 1,3-Butadien und n-Butene krebserre-
gend sind. Die gesamte Anlage erstreckt sich iiber drei Abziige. In einem zweiten steht die Analy-
tik und die Reaktionsgase werden in einem dritten Abzug verbrannt. Ein kompaktes Flusschema
der Anlage ist in Abbildung 14 gezeigt. Alle Gase kdnnen sowohl vom Boden in den Reaktor ein-
geleitet werden als auch tiber den vertikal bewegbaren Einlass in dem Reaktor. Die zu Verfligung
stehenden Gase sind Sauerstoff, Argon, Wasserstoff, Helium und die Kohlenwasserstoffe. Durch
Wechseln der Gasflasche konnen n-Butan, ein Gemisch aus trans- und 1-Buten und ein C4-
Raffinat 2 als Kohlenwasserstoffquelle verwendet werden. Die Dosierung erfolgt dabei durch

Mass Flow Controller der Firma MKS. Da alle Rohrleitungen vor dem Reaktor verbunden sind
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und lediglich durch Ventile getrennt werden, ist es auch moglich, den Reaktor als normalen Wir-
belschichtreaktor zu verwenden. Aufgrund des hervorragenden Warmetransports in einer Wirbel-

schicht ist das Vorheizen der Gase nicht notwendig.

Thermoelement €—
Kihlung
Manometer Kohlenwasserstoff
Online GC ——%
[ w0
T \i\l.\ I'f Fl % : A
(_.&} S T
«  Bunsen
" _Brenner o
Sauerstoff (=]
Argan E.’L;fi}.']
Wasserstoff e
Helium =]

Abbildung 14: Flussschema der verwendeten Anlage.

Zur Erzeugung der benotigten Reaktionstemperatur befindet sich die Wirbelschicht und der in
Abbildung 14 gezeigte Bereich des Reaktors in einem elektrischen Ofen der Firma HTM Reetz.
Zur Uberwachung und Regulierung der Temperatur befindet sich ein Thermoelement, welches di-
rekt mit der Steuereinheit des Ofens verbunden ist, in der Wirbelschicht. Zudem verfiigt der Ofen
iiber ein Thermoelement hinter der Heizwendel, was in Abbildung 15 eingezeichnet ist. Mittels
einer Steuereinheit des Typs OMRON ESCN-H reguliert der Ofen automatisch die gewiinschte

Temperatur in der Wirbelschicht. Insgesamt werden 15 cm des Reaktors beheizt.
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Nachdem Verlassen des Reaktors durchstromt das Gas einen Filter aus Quarzglaswolle und im
Anschluss wird das Reaktionsgemisch mit einer Kiihlapparatur auf 7 °C abgekiihlt um mogliche
Polymerisation der Reaktionsprodukte zu vermeiden und um Wasser aus zu kondensieren. Hinter
der Kiihlapparatur ist ein Manometer installiert, welches mit einer Sicherheitsschaltung versehen
ist. Sobald der Druck im Reaktor iiber 1 Bar Uberdruck ansteigt, wird die gesamte Anlage abge-
schaltet. Kurz hinter dem Manometer werden ca. 5 ml/min iiber ein Ventil zu einer online GC ge-
leitet, mit welcher das Reaktionsgemisch analysiert wird (Kapitel 3.2.3). Im Anschluss wird so-
wohl der Gasfluss durch die Analytik als auch der Gasfluss des Hauptstroms mit zwei Rotametern
gemessen. Im letzten Schritt wird das Produktgemisch in eine Bunsenbrennerflamme geleitet und

verbrannt.

Thermoelemen
TypK

150 mm 250 mm
beheizte Gesamthohe
Strecke

Abbildung 15: Ofen der Firma HTM Reetz GmbH.
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3.2.1 Aufbau des Reaktors

Eine Skizze des fiir alle Messungen verwendeten Reaktors ist in Abbildung 16 schematisch abge-

bildet. Bei dem Reaktor handelt es sich um eine Spezialanfertigung der QCS-Quarzglas GmbH.

Kapillare zur Proben-
entnahme / Einflihren eines
Thermoelemets

BOLA Verschluss

NS 14 Schliff

<——> Reaktordurchmesser Innen

Reaktionsraum 28 mm

250 mm

Gesamthéhe
400 mm

n-Butan Einlass

Fritte Typ O

Vakuumekleinflanch

Abbildung 16: Technische Zeichnung des Reaktors [13].

Am unteren Ende des Reaktors befindet sich ein Vakuumkleinflansch iiber welchen der Reaktor
an die Gasversorgung angeschlossen wird. 10 cm oberhalb des Flansches befindet sich eine Fritte
vom Typ 0 mit einem Porendurchmesser von 160-250 um. Uber der Fritte besitzt der Reaktor ei-
nen 25 cm hohen Abschnitt mit einem inneren Durchmesser von 2,8 cm. Der obere Teil des Reak-
tors wird mit einem Drehverschluss der Firma BOLA aus PTFE verschlossen, welcher tiber zwei
Eingdnge verfiigt. Einer der Eingéinge dient zum Einfiithren des vertikal beweglichen Kohlenwas-
serstoffeinlasses. Durch den anderen Eingang konnen gleichzeitig ein Thermoelement und eine
Kapillare zur Probenentnahme eingefiihrt werden. Alle von oben eingefiihrten Elemente kdnnen

von direkt iiber der Fritte bis 15 cm {iber der Fritte in vertikaler Richtung bewegt werden. Der
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Produktstrom verlisst den Reaktor an einer seitlich angebrachten Offnung, welche mit einem NS

14 Schliff versehen ist.
3.2.2 Aufbau der Kapillare

Die vertikal bewegliche Kapillare wird ebenso wie das Thermoelement durch eine Membran von
oben in den Reaktor eingefiihrt (Abbildung 16). Somit bleibt die Kapillare beweglich und der Re-
aktor ist trotzdem luftdicht abgeschlossen. Die vertikale Bewegung erfolgt manuell. Die Kapillare
besteht aus Quarzglas und besitzt einen inneren Durchmesser von 531 pm. Der &duflere Durchmes-
ser betrigt 666 um. Die Kapillare ist 40 cm lang, um auch Gasproben auf Frittenhdhe entnehmen
zu konnen. Da die Kapillare im Reaktor frei hdngt ist die diinne Quarzglaskapillare alleine zu in-
stabil. Daher befindet sich die Quarzglaskapillare bis 10 cm vor der Offnung in einem Stahlrohr
mit einem inneren Durchmesser von 5 mm, wodurch sie stabilisiert und leichter beweglich wird.
Da Wirbelschichth6hen von 9,5 cm nicht {iberschritten werden, hat das Stahlrohr keinen Kontakt
mit dem Wirbelbett und befindet sich aullerhalb der Heizzone des Ofens. So wird Korrosion und
katalytische Aktivitdt des Stahls ausgeschlossen. Die Quarzglaskapillare ist mit dem Stahlrohr so
verklebt, dass ausschlieBlich Gas durch die Quarzglaskapillare flieBen kann. Aufgrund des Stahl-
rohres kann die gesamte Kapillarkonstruktion mit einer normalen Swedgelockverschraubung an
die Rohrleitung, welche direkt zur GC-Loop fiihrt, angeschlossen werden. Die Offnung der Kapil-
lare ist mit 531um grofBer als der verwendete Partikeldurchmesser von 160-250 pm. Durch die
Bewegung der Partikel verstopft die Kapillare sofort in der Wirbelschicht. Um das Eindringen
von Partikeln zu verhindern, sind die ca. ersten 0,3 mm der Kapillare ab der Offnung mit Quarz-

glaswolle gefiillt.

Quarzglaskapillare Metallschutz

Festgebrannte Glaswolle

Abbildung 17: Oben: Unterer Teil der Kapillare. Unten: Mit Glaswolle vor Partikeln geschiitzter
Eingang der Kapillare.

36

Dieses Werk ist copyrightgeschitzt und darf in keiner Form vervielféltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fir den personlichen Gebrauch.



Zur Fixierung der Quarzglaswolle wurde die Offnung nach dem Einfiihren der Quarzglaswolle
30 s im Bunsenbrenner erhitzt. Die angeschmolzene Quarzglaswolle fungiert somit wie eine Frit-
te. Sobald ein geringer Uberdruck von 0,1 Bar angelegt wurde, flieBen konstant 5 ml/min durch
die Kapillare direkt zur GC. Eine Pumpe zur Probenentnahme ist daher nicht notwendig. Das

Flussschema im Fall von Kapillarmessungen ist in Abbildung 18 gezeigt.

Kapilare

Manometer Kohlenwasserstoff

Online GC —[f;f:]— 4[%

Bunsen Brenner

Sauerstoff [z=r]
Argaon [==r]
Wasserstoff [}
Helium [#r]

Abbildung 18: Flussschema der Anlage im Fall von Kapillarmessungen. Verdnderungen zu Ab-
bildung 14 sind rot markiert.

Durch ein Dreiwegeventil kann gewéhlt werden, ob der GC von dem Hauptstrom Proben ent-
nimmt oder von der Kapillare. Wihrend der Messung der vertikalen Konzentrationsprofile kann

somit tiberpriift werden, ob der Reaktor noch im stationiren Zustand ist.
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3.2.3 Die verwendete Analytik

Zur Analyse des Produktgemisches wird eine von der S&H Analytik GmbH modifizierte Trace
GC 1300 von Thermo Fisher Scientific verwendet. Das Produktspektrum der Dehydrierung als
auch der oxidativen Dehydrierung ist, bis auf die Konzentrationen der einzelnen Spezies gleich.
Das Reaktionsgas enthilt: n-Butan, 1-Buten, cis-Buten, trans-Buten, iso-Buten, 1,3-Butadien, CO,
CO,, O,, Hy, Methan, Ethan, Ethylen, Propan, Propylen und in vernachldssigbar geringen Mengen

partial oxidierte Kohlenwasserstoffe.
Zur Auftrennung und Detektion aller genannten Gase verwendet die GC zwei getrennte Kanile.
Kanal 1:

Das Kernstiick dieses Kanals ist eine 2 m lange Molsiebsdule des Typs AS, welche die Analyten
H,, CO, CO, und O, auftrennt. Die Sdule ist ebenfalls in der Lage Stickstoff aufzutrennen, wo-
durch kontrolliert werden konnte, ob die Anlage luftdicht abgeschlossen ist, da kein Stickstoff in
dem Reaktionsgas enthalten ist. Zur quantitativen Analyse der einzelnen Gase ist die Sdule an ei-
nen Wirmeleitfahigkeitsdetektor (WLD) angeschlossen. Die Detektionsgrenzen der einzelnen
Analyten ist in Tabelle 5 gezeigt. Die Detektierbarkeit basiert auf dem Unterschied der Warme-
leitfahigkeit gegeniiber dem Trégergas der Sdule. Als Triagergas wird Helium verwendet. Deshalb
ist die Detektion von Wasserstoff am unsensibelsten, da sich die Warmeleitfahigkeit von Helium
und Wasserstoff kaum unterscheiden. Eine gleichzeitige Detektion von Argon und Sauerstoff ist
mit Helium als Trigergas der Sédule bei hoheren Konzentrationen nicht moglich, da die
Retensionszeiten sehr nahe bei einander liegen. Methan ist der einzige Kohlenwasserstoff, wel-
cher mittels Kanal 1 detektiert werden kann. Die Detektion von Kohlenwasserstoffen ist mit ei-
nem WLD deutlich schlechter verglichen mit einem Flammenionisationsdetektor (FID). Deshalb

werden die Werte von Kanal 2 verwendet.
Kanal 2:

Dieser Kanal ist fiir die Auftrennung und quantitativen Bestimmung aller unpolaren Kohlenwas-
serstoffe bis zu einer Kettenlénge von 6 geeignet. Allerdings enthédlt das zu analysierende Pro-
duktgemisch trotz der Kiihlapparatur noch geringe Mengen Wasser und zusétzlich in Spuren stark
polare Kohlenwasserstoffe. Diese wiirden die zur Auftrennung verwendete 50 m lange, gepackte
Al,O3-Séule durch zu starke Adsorbtion verschmutzen und wiirden sich nur bei sehr hohen Tem-
peraturen entfernen lassen. Daher wird die Probe zuerst durch eine 1 m lange, hoch polare Saule
des Typs HayesepQ geleitet, mit welcher Wasser und polare Kohlenwasserstoffe abgetrennt wer-
den. Nachdem die Probe die HayesepQ Saule passiert hat, wird diese direkt gespiilt, um Wasser

und/oder polare Kohlenwasserstoffe direkt wieder von der Sdule zu entfernen. Im Anschluss er-
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folgt die Auftrennung mithilfe der gepackten Al,O;-Séule. Zur quantitativen Detektion wird nach
der Séule ein Flammenionisationsdetektor (FID) verwendet. Dieser Detektortyp ist gegeniiber
Kohlenwasserstoffen sehr sensitiv, weshalb auch wenige ppm detektiert werden kdnnen (Tabelle
5). Bei gepackten Sdulen muss beriicksichtigt werden, dass diese geringere Kapazitéten als andere
Séulentypen besitzen. Bei gepackten Saulen bildet sich kein Gelfilm aus, in dem sich die Gase 16-
sen konnen. Im Fall von Kohlenwasserstoffkonzentrationen >30 Vol-% muss die Probe verdiinnt

werden, um einer Ubersittigung vorzubeugen.

Detektor Kanal Untere Detektionsgrenze (ppm)
H, WLD 1 1000
0, WLD 1 20
CO WLD 1 20
CO, WLD 1 20
C-Cq FID 2 >5
CH,4 WLD/FID 172 >5

Tabelle 5: Ubersicht iiber die Detektionsgrenzen und welcher Analyt mittels welchem Kanal ge-
messen wird.

Geringe Mengen des Produktstroms durchstromen permanent die Sample Loops der GC, weshalb
diese jederzeit ohne weitere Vorbereitungen eine Probe nehmen kann. Ein Analyse-Zyklus dauert

mit Abkiihlen ca. 17 min.
3.3 Durchfiihrung der Messungen

In diesem Kapitel wird das Vorgehen wéhrend den Messungen erlautert. Die untersuchten Berei-

che jedes Katalysators kann auch in Tabelle 9 am Ende dieses Kapitels eingesehen werden.
3.3.1 Katalysatorvorbereitung Pt-Katalysatoren

Um mit einem stabilen Katalysator zu messen, wurden mehrere Alterungszyklen durchgefiihrt.
Hierflir wurde der Reaktor mit dem gesamten Katalysator beladen und die Alterung erfolgte im
normalen Wirbelschichtbetrieb. Insgesamt umfasst ein Zyklus drei Schritte. Als Erstes wurde der
Katalysator mit Wasserstoff bei 550 °C 30 Minuten reduziert (Ar:H, 10:1). AnschlieBend wurde
n-Butan bei 530 °C 30 Minuten im Reaktor umgesetzt (Ar:C4H;( 10:1). Zuletzt wurde der Kataly-
sator bei 540 °C mit Sauerstoff 30 Minuten reoxidiert (Ar:O, 10:1). Der gesamte Reduktions-
Reaktion-Reoxidationsprozess wurde insgesamt sechsmal wiederholt. Der Durchfluss wurde mit
0,3 SL/min so gewdhlt, dass sich keine turbulente Wirbelschicht ausbildet. Einer unnétigen Zer-

kleinerung des Katalysators wurde somit vorgebeugt. Die Zyklen wurden durchgefiihrt, um einen
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stabilen und gealterten Katalysator zu gewdhrleisten [12]. Bei Pt-basierten Katalysatoren kann es
zur Sinterung kommen, insbesondere bei sehr kleinen Pt-Partikeln auf der Oberflich. Die
Reaktivitit des Pt ist oft von der PartikelgroBe abhéngig. Um die ersten Messungen nicht durch
diesen eventuellen Effekt zu liberlagern, waren die Zyklen notwendig. Nach jeder Messung mit

dem Katalysator wurde dieser, wie oben beschrieben, erst oxidiert und anschlieSend reduziert.
3.3.2 Messungen im TZFBR-Modus Pt-Katalysatoren mit n-Butan

Nach dem Konditionieren des Katalysators wurde das Reaktorsystem als TZFBR getestet. Bei ei-
ner Stromungsgeschwindigkeit von 60 mm/s wurde die Hohe der Wirbelschicht bei 530 °C ermit-
telt. Diese betrdgt ca. 95 mm. AnschlieBend wurde der n-Butan-Einlass 45 mm iiber der Fritte po-
sitioniert. Auf &hnlicher Hohe wurde die Reaktorinnentemperatur mit einem Thermoelement (Typ
K) gemessen. Nachdem in der Wirbelschicht eine Temperatur von konstant 530 °C erreicht wur-
de, wurden 8,25 % (0,0413 SLPM) n-Butan und 2,75 % (0,0125 SLPM) Sauerstoff getrennt von-
einander eingespeist. Nach ungefiahr drei Minuten wurde das Produktgemisch zum ersten Mal
analysiert. AnschlieBend wurde alle 17 Minuten erneut eine Probe entnommen. Kiirzere Zeitinter-

valle sind aufgrund der Analyse- und Abkiihlzeit der GC nicht mdglich.
Alterung:

Im Fall der Katalysatoralterung fiir den Pt-Sn-MgAl,04 wurde der Reaktor unter den besten Reak-
tionsbedingungen 1 h im stationiren Zustand betrieben. AnschlieBend erfolgte binnen 25 min eine
Temperaturerhdhung von 490 °C auf 590 °C. Sobald der Reaktor die gewiinschte Temperatur von
590 °C erreicht hatte, wurde dieser 1 h bei 590 °C im stationdren Zustand betrieben. Nach 1 h
wurde die Reaktionstemperatur binnen 25 min wieder auf die urspriinglichen 490 °C gesenkt. Nun
folgte erneut 1h Reaktion im stationdren Zustand. Die Messpunkte in Abb. 36 entsprechen dabei
jenen Messpunkten, die nach 1 h im stationidren Zustand genommen wurden. Das Vorgehen fiir
den Pt-Sn-MgO Katalysator war bis auf die Temperatur identisch. Hier wurde die Temperatur

zwischen 450 °C und 550 °C variiert.
3.3.3 n-Butan mit Ubergangsmetalloxiden auf Al,O;

Bei diesen Katalysatoren handelt es sich um auf Al,O; oder MgO getriigerte Ubergangsmetalloxi-
de. Im Gegensatz zu den Pt-basierten Katalysatoren neigen nur wenige dieser Katalysatoren zur
Koksbildung. Aufgrund der oxidischen Beschaffenheit und der Synthese ist eine Vorbehandlung
dieser Katalysatoren nicht notwendig. Zum Test dieser Katalysatoren wurden stets 30 g Katalysa-
tor verwendet. Die Wirbelschichthohe war mit dieser Katalysatormenge bei allen Katalysatoren
ca. 9 cm. Daher wurde als Startbedingung der n-Butan-Einlass 4,5 cm iiber der Fritte positioniert.

Bei einer Temperatur von 550 °C, einer Stromungsgeschwindigkeit von 300 ml/min
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(0,300 SLPM) und einem n-Butan/Sauerstoff Verhiltnis von 1,5 wurde anschlieBend die Messung
gestartet. Im Fall von vielversprechenden Katalysatoren wurden anschlieBend die Reaktionsbe-
dingungen optimiert. Zuerst erfolgte die Optimierung des Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnisses zwi-
schen 1 und 3 in 0,5 Schritten. In dem Bereich mit der besten Performance wurde das Verhéltnis
daraufhin in 0,2 Schritten untersucht. Danach erfolgte die Optimierung der Reaktionstemperatur
in 30 °C Schritten bei 500 °C beginnend. Der so gefundene, optimale Bereich wurde erneut in
kleineren Schritten (10 °C) untersucht. Um die giinstigste n-Butan-Einlasshéhe zu ermitteln, wur-
de in lem Schritten, {iber der Fritte beginnend, das Verhalten des Reaktors untersucht. Sofern es
notig war, wurden die der optimale Bereich mit kleineren Schritten (0,5 cm) iiberpriift. Zuletzt
wurde die beste Stromungsgeschwindigkeit zwischen dem 1.2 Fachen und dem 2,5 Fachen der
minimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit in 0,3 Schritten ermittelt. Fiir jeden Messpunkt wurde

iiber mehrere Proben im stationdren Zustand gemittelt.
3.3.4 n-Butan mit den Mo-V-MgO Katalysatoren im TZFBR

Fiir alle Messungen wurden 6,5 Vol.-% n-Butan verwendet, welches durch den vertikal bewegli-
chen Einlass in den Reaktor geleitet wird. Argon als Trigergas und Sauerstoff wurden am unteren
Ende in den Reaktor eingeleitet und bilden die Wirbelschicht aus. Wéhrend aller Messungen wur-
de das Thermoelement 4,5 cm iiber der Fritte positioniert und der Reaktor arbeitete an néhrend
unter isothermen Bedingungen. Untersucht wurden der Einfluss der n-Butan-Einlasshohe, das

Sauerstoff/n-Butan-Verhiltnis, die Temperatur sowie die Stromungsgeschwindigkeit.
Sauerstoff/n-Butan-Verhiltnis:

Die Sauerstoffkonzentration wurde zwischen 6,5 und 17 Vol.-% (0,0195-0,0510 SLPM) bei
570 °C variiert. Das entspricht molaren Verhéltnissen zwischen 1 und 2,6 im Bezug auf die n-
Butan Konzentration von 6,5 Vol.-% (0,0195 SLPM). Nicht bei allen molaren Verhiltnissen
konnte ein stationdrer Zustand des Reaktors, aufgrund von Katalysatordeaktivierung, erreicht
werden. War dies der Fall, wurde die Produktzusammensetzung nach 110 min. verwendet, sofern
die Kohlenstoffbilanz besser als 95 % war. Nach jeder Messung wurde der Katalysator 1 h bei
570 °C in einem Sauerstoff/Argon (1:4) Gemisch mit einem Fluss von 0,300 SLPM reoxidiert.
Die Messungen wurden ebenfalls bei einem Volumenstrom von 0,300 SLPM durchgefiihrt. So-
fern keine Katalysatordeaktivierung beobachtet wurde (Reaktor nach 30 min im stationdren Zu-
stand), wurde auf die Regeneration des Katalysators vor dem Variieren der Sauerstoffkonzentrati-

on verzichtet. Die n-Butan-Einlasshohe betrug 5,25 cm iiber der Fritte.
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n-Butan-Einlasshohe (/iye):

Der Einfluss der Einlasshohe wurde von direkt tiber der Fritte /i, = 0 cm, was einer normalen
Wirbelschicht entspricht, und /i, = 7 cm untersucht. Das Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnis betrug
im Fall von Katalysator 640 bei allen Messpunkten 2,14 (0,0195 SLPM n-Butan und
0,0417 SLPM Sauerstoff). Fiir Katalysator 720 wurde das Verhiltnis bei 1,9 (0,0195 SLPM
n-Butan und 0,0371 SLPM Sauerstoff) fixiert. Sofern Katalysatordeaktivierung beobachtet wer-
den konnte (kein stationdrer Zustand nach 30 min), wurde der Katalysator, wie fiir die Variation
der Sauerstoffkonzentration bereits beschrieben, regeneriert. Wiahrend der Messungen betrug der
Volumenstrom 0,300 SLPM und die Reaktionstemperatur 570 °C. Begonnen wurde bei /Ay =
0 cm und die Einlasshohe wurde in 1 cm Schritten bis A, = 9 ¢cm erhoht. Im Bereich von Ay =

4-6 cm wurden 0,5 Schritte verwendet.
Temperatur:

Die Temperatur wurde zwischen 500 °C und 620 °C untersucht. Im Bereich von 550-590 °C wur-
de die Temperatur in 10 °C Schritten erhdht. AuB3erhalb dieses Bereichs wurden 30 °C Schritte
verwendet. Wahrend der Messung betrug der Volumenstrom 0,300 SLPM und der n-Butan-
Einlass war 5,25 cm iiber der Fritte. Das Verhiltnis von Sauerstoff zu n-Butan wurde wie fiir die

n-Butan-Einlasshéhe gewihlt.
Relative Stromungsgeschwindigkeit (u,):

Die Stromungsgeschwindigkeit wird durch die minimale Fluidisierungsgeschwindigkeit
(0,140 SLPM) geteilt, um die relative Stromungsgeschwindigkeit u, zu erhalten. Die relative
Stromungsgeschwindigkeit wurde in 0,357 Schritten zwischen 1,071 und 2,50 wvariiert
(0,150 SLPM-0,350 SLPM). Die Reaktionstemperatur betrug 580 °C und der n-Butan-Einlass be-
fand sich 5 cm {iber der Fritte. Das Sauerstoff/n-Butan-Verhiltnis betrug 1,9. Die jeweiligen Vo-

lumenstrome kdnnen in Tabelle 6 eingesehen werden.

Totaler Volumen- Relative Strémungs- Fluss n-Butan Fluss Sauerstoff
strom (SLPM) geschwindigkeit u, (SLPM) (SLPM)

0,150 1,071 0,00975 0,0185

0,200 1,434 0,0130 0,0247

0,250 1,785 0,0163 0,0309

0,300 2,142 0,0195 0,0371

0,350 2,500 0,0228 0,0432

Tabelle 6: Totaler Volumenfluss und einzelne Flisse von n-Butan und Sauerstoff fiir die Variati-
on der Stromungsgeschwindigkeit.
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Konzentrationsprofile:

Die Konzentrationsprofile wurden bei den vorher optimierten Bedingungen gemessen. Da im Fall
von Ar als Trégergas kein Sauerstoff detektiert werden kann, wurde He fiir die Konzentrations-
profile verwendet. Ar und O, besitzen &hnliche Retentionszeiten. Aufgrund des hohen
Argonanteils wiirde der Sauerstoffpeak von dem Argonpeak iiberdeckt werden. Wegen der gerin-
geren Dichte des Heliums wurde die Stromungsgeschwindigkeit um 10 % erhoht. Somit kann die
geringere Dichte, welche sich auf die Ausbildung der Wirbelschicht auswirkt, kompensiert wer-
den. Die Kapillare ist direkt mit der GC verbunden, weshalb Wasser nicht abgetrennt werden
konnte. Allerdings wird dieses von der vorgeschalteten Molsiebsdule vollstindig adsorbiert. Jede
Messung wurde knapp tiber der Wirbelschicht begonnen. Von dort wurde die Hohe Kapillare in 1
cm Schritten bis zur Fritte verdndert. Da die Hohe der Wirbelschicht aufgrund von Blasenbildung
um ca. 0,5 cm variiert, kann nicht genau gesagt werden wo die Wirbelschicht endet. Ungefahr
5 ml/min stromen permanent durch die Kapillare in die Loops der GC. Um den Volumenfluss
auch in der Wirbelschicht aufrecht zu erhalten, wurden 0,1 Bar Uberdruck in dem Reaktor einge-
stellt. Dieser geringe Uberdruck stellt bereits einen konstanten Gasfluss durch die Kapillare si-
cher, weshalb keine zusétzliche Pumpe benétigt wurde. Die entnommene Probenmenge betrug ca.
1,5 % des gesamten Volumenstroms. Reaktionsbedingungen wéhrend der Kapillarmessung:
0,275 SLPM Gesamtfluss, 6,5 Vol.-% n-Butan (0,0179 SLPM), 12,3 Vol.-% Sauerstoff
(0,0340 SLPM), n-Butan-Einlasshohe: 5 cm, Temperatur: 580 °C.

3.3.5 Gemisch aus 1-/trans-Buten mit Mo-V-MgO und y-Bi:MoOs

Als Butenquelle dient ein Gemisch aus 1-Buten und trans-Buten (1:1). Als Triager- und Inertgas
wird flir die Optimierung der Reaktionsbedingungen Argon verwendet. Fiir alle Messungen wur-
den 5,5 Vol.-% (0,0165 SLPM fir Mo-V-MgO und 0,0303 SLPM fiir y-Bi,MoOg) des
Butengemisches in den Reaktor geleitet. 1-Buten und trans-Buten besitzen fast die gleiche Reten-
tionszeit auf der gepackten Aluminiumoxidsdule. Daher ist eine genaue Bestimmung beider Mo-
lekiile nur moglich, sofern die gesamt Konzentration beider niedriger als 1 Vol.-% ist. Dadurch
bleibt die Umsatzbestimmung allerdings unberiihrt, da beide Molekiile die gleiche Summenformel
besitzen. Im Weiteren werden die Reaktionsbedingungen fiir den Mo-V-MgO Katalysator be-
schrieben. In den Klammern stehen die entsprechenden Werte fiir den y-Bi,MoQOg-Katalysator.

Temperatur:

Fiir die Bestimmung der optimalen Reaktionstemperatur wurden alle anderen Reaktionsparameter
konstant gehalten. Beginnend bei 450 °C (y-Bi;Mo0Og: 350 °C) wurde die Temperatur in 30 °C
Schritten (y-Bi;MoOQOg: 25°C) bis auf 600 °C (y-Bi;MoOg: 490 °C) erhoht. Die Stromungsge-
schwindigkeit betrug 0,300 SLPM (y-Bi,M0Og: 0,550 SLPM) und das Verhéltnis von Sauer-
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stoff/Butenen betrug 2,18 (Mo-V-MgO: 0,0179 SLPM Butene und 0,0390 SLPM Sauerstoff;
v-Bi;MoOg: 0,0303 SLPM Butene und 0,0660 SLMP Sauerstoff). Der Buten-Einlass befand sich
6,5 cm iiber der Fritte (y-Bi,MoOQg: 3,5).

Buten-Einlasshohe:

Die Buten-Einlassh6he wurde in 0,5 cm Schritten zwischen Frittenh6he und 8 cm tiber der Fritte
variiert (y-Bi,MoOg: 6 cm). Die Reaktionstemperatur betrug 550 °C (y-Bi,MoOg: 470 °C) bei ei-
nem Volumenstrom von 0,300 SLPM (y-Bi,MoQg: 0,550). Das Sauerstoff/Buten-Verhéltnis war
2,18 18 (Mo-V-MgO: 0,0179 SLPM Butene und 0,0390 SLPM Sauerstoff; y-Bi,MoQOg: 0,0303
SLPM Butene und 0,0660 SLMP Sauerstoff). Im Fall von Katalysatordeaktivierung wurde der

Katalysator, wie bereits in 3.3.4 beschrieben, regeneriert.
Sauerstoff/Buten-Verhéltnis:

Die Messung zum Sauerstoff/Butenverhdltnis wurde bei einer Stromungsgeschwindigkeit von
0,300 SLPM (y-Bi;MoQOg: 0,550), 550 °C (y-Bi,Mo0Osg: 470 °C) und einer Buten-Einlasshohe von
7 cm (y-BixMoOg: 3,5 cm) durchgefiihrt. Der Sauerstoffanteil wurde zwischen 6-12 Vol.-% (y-
Bi;Mo0Og: 3-12 Vol.-%) in 1 % Schritten verdndert. Sofern der Reaktor bei geringen Verhiltnissen
keinen stationdren zustand erreichen konnte, wurden die Werte nach 150 min verwendet, sofern
die Kohlenstoffbilanz besser als 95 % war. Der Katalysator wurde nach jedem Experiment wie in

3.3.4 regeneriert.
Relative Stromungsgeschwindigkeit u,:

Die realtive Stromungsgeschwindigkeit u, wurde zwischen 0,8 und 2,5 (y-Bi,MoOQOg: 0,9-1,5) in
0,35 Schritten (y-Bi;M0Og: 0,1) untersucht. Wéhrend der Variierung der Stromungsgeschwindig-
keit wurde der Buten-Einlass so positioniert, dass die Kontaktzeit der Butene mit dem katalyti-
schen Bett gleich geblieben ist. Die Stromungsgeschwindigkeit ist somit hauptsidchlich ein Mal}
fiir die Partikelvermischung in der Wirbelschicht. Die Reaktionstemperatur betrug 550 °C
(y-Bi;Mo0OQg: 470 °C) und das Sauerstoff/Buten-Verhiltnis war 2 (y-Bi;Mo0Os: 0,9). Die absoluten
Fliisse konnen fiir Mo-V-MgO in Tabelle 7 und fiir y-Bi;MoQg in Tabelle 8 eingesehen werden.
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Totaler Volumen- Relative Stromungs- Fluss n-Butan Fluss Sauerstoff
strom (SLPM) geschwindigkeit u, (SLPM) (SLPM)

0,120 0,85 0,00660 0,0132

0,150 1,07 0,0825 0,0165

0,200 1,42 0,0110 0,0220

0,250 1,78 0,0138 0,0275

0,300 2,14 0,0165 0,0330

Tabelle 7: Totaler Volumenfluss und einzelne Fliisse von n-Butan und Sauerstoff fir die Variati-
on der Stromungsgeschwindigkeit des trans-/1-Buten Gemisches fiir Mo-V-MgO.

Totaler Volumen- Relative Stromungs- Fluss n-Butan Fluss Sauerstoff
strom (SLPM) geschwindigkeit u, (SLPM) (SLPM)

0,510 1,00 0,0281 0,0252

0,550 1,07 0,0302 0,0272

0,650 1,42 0,0358 0,0322

0,750 1,78 0,0413 0,0371

Tabelle 8: Totaler Volumenfluss und einzelne Fliisse von n-Butan und Sauerstoff fiir die Variati-
on der Stromungsgeschwindigkeit des trans-/1-Buten Gemisches fiir y-Bi,MoOs.

Konzentrationsprofile:
Die Konzentrationsprofile wurden wie in 3.3.4 beschrieben gemessen.
3.3.6 C4-Raffinat 2(C4R2) mit Mo-V-MgO

Als C4 Quelle diente ein Gemisch bestehend aus 25 Vol.-% n-Butan, 15 Vol.-% 1-Buten,
30 Vol.-% trans-Buten und 30 Vol.-% cis-Buten. Die Zusammensetzung ist typisch fiir einen C4
Schnitt eines Steamcrackers, nachdem iso-Buten und 1,3-Butadien abgetrennt wurden. Aufgrund
der unterschiedlichen Dampfdriicke der einzelnen Butenisomere und des n-Butans entspricht die
Zusammensetzung, die in den Reaktor gegeben wird, nicht genau der oben angegebenen. Daher
muss vor jeder Messung bestimmt werden, aus welchen Anteilen der Feed genau zusammenge-
setzt ist. Dafiir wurde der Durchschnittswert von drei Messungen bei Raumtemperatur mit einem

C4R2 Feed von 1 Vol.-% benutzt. Fiir alle Messungen wurden 5,5 Vol.-% C4R2 verwendet.
Temperatur:

Die Stromungsgeschwindigkeit wahrend der Messung betrug 0,300 SLPM, das Sauerstoff/C4R2
Verhéltnis lag bei 2 (0,0165 SLPM n-Butan und 0,0330 SLPM Sauerstoff) und der C4R2 Einlass
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war 5,5 cm iiber der Fritte. Die Temperatur wurde in 20 °C Schritten von 480 °C bis 580 °C ver-

andert.
C4R2-Einlasshohe:

Die Variierung der Einlasshohe wurde bei einer Reaktionstemperatur von 540 °C, einer Stro-
mungsgeschwindigkeit von 0,300 SLPM und einem Sauerstoff/Buten-Verhéltnis von 2
(0,0165 SLPM n-Butan und 0,0330 SLPM Sauerstoff) durchgefiihrt. Die Einlasshéhe wurde von
direkt iiber der Fritte bis 8 cm {iber der Fritte untersucht. Dabei wurde die Hohe in 1 cm Interval-

len veréndert. Nach jeder Messung wurde der Katalysator wie in 3.3.4 regeneriert.
Sauerstoff/C4R2 Verhiltnis:

Der Sauerstoffanteil wurde zwischen 7 Vol.-% und 12 Vol.-% (0,0210 SLPM bis 0,0330 SLPM)
in 1 Vol.-% Schritten untersucht (1,2-2,2). Bei Verhéltnissen kleiner als 2 konnte kein stationérer
Zustand erreicht werden, weshalb die Werte nach 110 min genommen wurden, sofern die Kohlen-
stoffbilanz besser als 95 % war. Die Reaktionstemperatur betrug 540 °C, die Stromungsge-

schwindigkeit lag bei 0,300 SLPM und die C4R2-Einlasshohe betrug 6 cm iiber der Fritte.
Konzentrationsprofil:
Die Konzentrationsprofile wurden wie in 3.3.4 beschrieben gemessen.

In Tabelle 9 sind die Messbedingungen fiir die jeweiligen Katalysatoren noch einmal zusammen-

gefasst.
Untersuchter Bereich
Katalysator | O,/n-Butan- | n-Butan- Temperatur | Relative Stro- Konzentrati-
Verhiltnis Einlasshéhe | [°C] mungsgeschwindig | onsprofil
[cm] keit [u;]
Dehydrierung von n-Butan
Pt-Sn- 0-0,50 0-9,0 400-620 2,0 -
MgA1204
Pt-Sn- 0-0,50 0-6,0 400-580 2,0 -
MgO
Pt-Sn- 0,25 3-6,0 490 2,0 -
Al O;
46

Dieses Werk ist copyrightgeschitzt und darf in keiner Form vervielféltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fir den personlichen Gebrauch.




Oxidative Dehydrierung von n-Butan

V-MgO 0,87-2,50 0-8,5 500-580 2,0 -
V- ALO, 1,00-2,00 3,0-6,0 500-600 2,0 -
Mo- 1,00-2,00 2,0-6,0 500-670 2,0 -
MgO/Ti

1,0-2,6 0-9,0 500-620 1,1-2,5 Ja

‘ 1-2,6 0-9,0 500-620 1,1-2,5 Ja

Mn-W- 2,00 4,0-6,0 500-600 2,1 -
Al O;
Ni-Nb- 2 4,5 350-560 2 -
Al O;
Ag-Sr- 0,10-2,00 4,5 500-600 2,2 -
AlLO;
Fe-Ni- 1,00-3,5 4,5 500-600 2 -
Al O;

Oxydative Dehydrierung von trans-/1-Buten

1,10-2,20 0-9,0 450-600 0,8-2,5 Ja

Oxidative Dehydrierung von C4 Raffinat 2

1,27-2,20 0-8,0 480-580 1,8 Ja

PBENIOY | 0,54-2,20 0-6,0 350-490 0,9-1,5 Ja

Tabelle 9: Ubersichtstabelle welche Katalysatoren unter Variation welcher Bedingungen unter-
sucht wurden. Griin markierte Katalysatoren wurden sehr ausfiihrlich untersucht.
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4 Dehydrierung von n-Butan mit Pt-basierten

Katalysatoren

Teile dieser Arbeit sind Ergebnisse aus einer Kooperation mit der Lanxess AG und der Universi-
tdit von Amsterdam. Ziel der Kooperation war es 1,3-Butadien direkt aus n-Butan mittels
oxidativer Dehydrierung in einem Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor herzustellen. Die Entwick-
lung neuer Katalysatoren erfolgte an der Universitdt Amsterdam und der Test von vielverspre-
chenden Katalysatoren wurde anschliefend in dem TZFBR am KIT durchgefiihrt. Der Aufbau
und die Charakterisierung des Reaktors erfolgte bereits im Rahmen meiner Diplomarbeit ,,Aufbau
und Evaluation eines Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor zur 1,3-Butadiensynthese an Platin-Zinn
basierten Katalysatoren [13]. Die Dehydrierung von n-Butan wurde als Referenzsystem getestet,
um die Resultate der neu entwickelten Katalysatoren besser einschdtzen zu kdnnen. Die Dehyd-
rierung von n-Butan wurde in der Diplomarbeit [13] nicht abschlieBend untersucht, weshalb die

Ergebnisse in dieser Arbeit zu finden sind.

4.1 Pt-Sn-MgAl:0, als Katalysator: Stationdrer Zustand
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Abbildung 19: Langzeitmessung. Reaktionsbedingungen: 8,25 Vol.-% n-Butane, 2,5 Vol.-% O,,
Fluss: 0,500 SLPM, n-Butan-Einlass 4,5 cm iiber der Fritte, 490 °C.

Unter den Reaktionsbedingungen mit der hochsten Ausbeute an dehydrierten C4-Verbindungen
[13] wurde eine Langzeitmessung durchgefiihrt, welche in Abbildung 19 gezeigt ist. Die Kombi-
nation aus TZFBR und dem Pt-Sn-MgAl,O,-Katalysator ermdglicht den Betrieb im stationéren
Zustand, ohne das Auftreten von Alterungserscheinungen in 30 h TOS. Die Ausbeute an 1,3-

Butadien und allen Butenen betrédgt im stationdren Zustand 32,8 % bei einer Selektivitit zu dehy-
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drierten C4-Verbindungen von 84 %. Die 1,3-Butadien-Ausbeute ist mit knapp 2 % sehr gering,
was an der niedrigen Reaktionstemperatur von 490 °C liegt. Hohere Reaktionstemperaturen stei-
gern die Ausbeute an 1,3-Butadien, senken aber gleichzeitig die Ausbeute an Butenen [13]. Zu-
dem muss berticksichtigt werden, dass Pt-basierte Katalysatoren bei hoheren Temperaturen altern
konnen, was in Kapitel 4.3 beschrieben wird. Der TZFBR ist der einzige bekannte Reaktor, der
einen kontinuierlichen Betrieb der Dehydrierung von n-Butan ermdglicht. Im Fall der Dehydrie-
rung wird der untere Bereich der Wirbelschicht verwendet, um entstandene Koksablagerungen
von den Katalysatorpartikeln herunter zu brennen. Der obere Bereich wird fiir die Dehydrierung
von n-Butan verwendet. Die Wirbelschicht unterteilt sich folglich in eine Regenerationszone im

unteren Bereich und in eine Reaktionszone im oberen Bereich.
4.2 Pt-Sn-MgO als Katalysator

Fiir Pt-Sn auf Magnesiumoxid zeigt sich ein dhnliches Verhalten wie fiir den Katalysator mit Spi-
nell (MgAl,O,4) als Tragermaterial. Allerdings liegt die bendtigte Temperatur fiir die maximale
Ausbeute an Butenen mit 450 °C deutlich unter der idealen Temperatur von 490 °C fiir den Spi-
nell als Tridgermaterial. Aufgrund der Partikeleigenschaften ist der ideale Volumenfluss im Fall
des Magnesiumoxids mit 350 ml/min deutlich geringer als im Fall des Spinells. Insgesamt ist die
Ausbeute an Butenen fiir MgO als Support allerdings deutlich geringer. Dies war bereits nach den
ersten Messungen absehbar, weshalb nicht alle Reaktionsparameter optimiert wurden. Abbildung
20 und Abbildung 21 zeigen den Umsatz von n-Butan und die Selektivitidten sowie Ausbeuten an
dehydrierten C4-Verbindungen, Kohlenstoffoxiden und Crackprodukten in Abhéngigkeit der

Sauerstoffkonzentration.
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Abbildung 20: Umsatz an n-Butan und Ausbeute an dehydrierten C4 Verbindungen, Kohlenstoff-
oxiden und Crackprodukten als Funktion des Sauerstoffgehalts. Reaktionsbedingungen: 8 Vol.-%
n-Butan, Fluss: 0,350 SLPM, n-Butan-Einlass: 3,5 cm tiber der Fritte, 450 °C.
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Abbildung 21: Selektivitit zu dehydrierten C4 Verbindungen, Kohlenstoffoxiden und Crackpro-
dukten als Funktion des Sauerstoffgehalts. Reaktionsbedingungen: 8 Vol.-% n-Butan, Fluss:
0,350 SLPM, n-Butan-Einlass: 3,5 cm tber der Fritte, 450 °C.

Wie erwartet, steigen der Umsatz von n-Butan und die Ausbeute sowie die Selektivitit zu den
Kohlenstoffoxiden mit zunehmendem Sauerstoffanteil an. Auch die Ausbeute an dehydrierten C4-
Verbindungen steigt bis 4 Vol.-% Sauerstoffgehalt bis auf knapp 25 % an. Die Selektivitét sinkt
jedoch fast linear mit steigendem Sauerstoffanteil, sodass der Reaktor bei 3 Vol.-% O, das giins-
tigste Ausbeute/Selektivitits-Verhidltnis aufweist. Aufgrund der im Vergleich zum Spinell deut-
lich geringeren Reaktionstemperatur ist die 1,3-Butadien-Ausbeute mit 1 % nicht erwdhnenswert.
Im Gegensatz zum MgAl,O4-getrigerten Katalysator ist die Selektivitét zu cis-Buten fiir MgO als

Tragermaterial hoher als zu 1-Buten.
4.3 Pt-Sn basierte Katalysatoren: Alterungserscheinungen

Ein stationérer Betrieb, wie in Kapitel 4.1 beschrieben, ist nur bei konstanter Temperatur moglich.
In Abbildung 22 kann die starke Katalysatordeaktivierung des Pt-Sn-MgAl,O, Katalysators an-
hand der Ausbeute an dehydrierten C4-Verbindungen nachvollzogen werden. Alle Werte in Ab-
bildung 22 wurden bei 490 °C gemessen. Zwischen den Punkten ,,vor Alterung* und ,,nach Alte-
rung® wurde der Reaktor eine Stunde bei 590 °C betrieben und anschlielend wieder auf 490 °C
gebracht. Es ist deutlich zu erkennen, dass alle Butenisomere starke Ausbeuteeinbullen verzeich-
nen. 1,3-Butadien hingegen zeigt ein anderes Verhalten. Hier bleibt die Ausbeute fast unverén-
dert. Aufgrund des abnehmenden n-Butan-Umsatzes steigt die Selektivitit zu 1,3-Butadien folg-

lich an.
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Abbildung 22: Alterungsmessung Pt-Sn-MgAl,Os. Zwischen den Schritten before aging und
aged wurde der Reaktor jeweils 1 h bei 590 °C im stationdren Zustand unter sonst unveridnderten
Bedingungen laufen gelassen. Die Messpunkte ,,vor Alterung® sind die Messpunkte, welche vor
der Temperaturerhdhung nach 1 h im stationéren Zustand bei 490 °C detektiert wurden. Die ge-
naue Messmethode kann in Kapitel 3.7.4 nachgeschlagen werden. Reaktionsbedingungen:
8,25 Vol.-% n-Butan, 2,5 Vol.-% O,, Fluss: 0,500 SLPM, n-Butan-Einlass: 4,5 cm tber der Fritte.

Der Aktivitdtsverlust des Pt-Sn- MgAl,O4 Katalysator ist dabei nicht von der Reaktionszeit, son-
dern ausschlieBlich von der Temperaturerh6hung abhéngig. Dieses Verhalten wurde auch im Fall
des Pt-Sn-MgO Katalysators beobachtet, was in Abbildung 23 A und B in Abhéngigkeit der
Reaktionszeit gezeigt ist. Wird der Reaktor lediglich 1 h bei 100 °C iiber der optimalen Reakti-
onstemperatur betrieben, verliert der Katalysator beim erneuten Einstellen der optimalen Reakti-
onstemperatur deutlich an Aktivitit. Der Umsatz von n-Butan sinkt im Fall des Pt-Sn-MgO-
Katalysators von 26,5 % auf 24 %. Normalerweise wird bei Katalysatoren ein Aktivititsverlust in
Abhingigkeit der Zeit beobachtet. Dies trifft hier nicht zu. Zwar ist der Aktivititsverlust deutlich

zu erkennen, allerdings tritt dieser nicht in Abhéngigkeit von der Reaktionszeit auf.
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Abbildung 23: A: Ausbeute an allen dehydrierten C4-Verbindungen als Funktion der Zeit wéh-
rend Alterungsmessung von Pt-Sn-MgO. Bis Minute 70 Betrieb bei 450 °C im stationiren Zu-
stand. AnschlieBend bis Minute 150 Betrieb bei 550 °C im stationdren Zustand. Ab Minute 150
erneut Betrieb bei 450 °C im stationdren Zustand. Reaktionsbedingungen: 8 Vol.-% n-Butan,
3 Vol.-% O,, Fluss: 0,350 SLPM, n-Butan-Einlass 3,5 cm tiber der Fritte. B: Umsatz und Ausbeu-
te von allen dehydrierten C4-Verbindungen, CO, und Crackprodukten als Funktion der Zeit. Ana-
loger Messablauf wie bei A beschrieben.

Der Reaktor befindet sich iiber die gesamte Reaktionszeit im stationdren Zustand. Ob der Aktivi-
tatsverlust beim Erhohen der Temperatur oder beim Absenken der Temperatur auf die anfanglich
optimale Reaktionstemperatur von 450 °C auftritt, kann nicht aus den Daten abgeleitet werden.
Eine langsame Deaktivierung liber die Zeit wiahrend der erh6hten Reaktionstemperatur wird nicht
beobachtet. Es war nicht moglich, den Katalysator mittels Oxidations- und Reduktionszyklen zu
reaktivieren. Fiir den Spinell-basierten Pt-Sn-Katalysator wurde genau das gleiche Verhalten beo-
bachtet. Vor und nach der Alterung wurden die Katalysatoren charakterisiert. TEM-Messungen

zeigen keine Unterschiede in der Partikelgrofie oder -verteilung. Auch die Metallbeladung ist den
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AAS-Ergebnissen nach gleich geblieben. Eine Erklarung fiir dieses Alterungsverhalten konnte

bisher nicht gefunden werden.
4.4 Pt-Sn-Al;03 als Katalysator

Als Ergdnzung zum Vergleich der verschiedenen Trigermaterialien wurde auch ein Pt-Sn-
Katalysator mit Aluminiumoxid als Tridgermaterial dargestellt und im TZFBR getestet. Auch mit
diesem Katalysator kann die Dehydrierung im TZFBR im stationdren Zustand durchgefiihrt wer-
den. Aus Abbildung 24 wird aber schnell ersichtlich, dass eine Optimierung der Betriebsbedin-
gungen flr diesen Katalysator nicht sinnvoll ist, da die Selektivitit zu dehydrierten C4-
Verbindungen deutlich niedriger war als flir den Magnesiumoxid- oder Spinell-getriagerten Kata-

lysator.

Bl C4-Dehydriert

Bl trans-Buten
[ 1-Buten

[ iso-Buten
[ cis-Buten
N 1,3-Butadien |

[ Crackprodukte 24

Umsatz oder Selektivitat (%)
Ausbeute (%)

Abbildung 24: A: Umsatz und Selektivitdit zu COy, Crackprodukten und allen dehydrierten
C4-Verbindungen. B: Ausbeute aller Butenisomere und 1,3-Butadien. Reaktionsbedingungen:
10 Vol.-% n-Butan, Vol.-2,5 % O,, Fluss: 0,340 SLPM, n-Butan-Einlass 4,5 cm iiber der Fritte,
490 °C.

Mit Aluminiumoxid als Tragermaterial wird das n-Butan hauptsichlich verbrannt, weshalb die
Selektivitat zu COx 40 % betrdgt. Aufgrund der deutlich stirkeren Aciditdt des Aluminiumoxids
ist die Selektivitdt zu Crackprodukten, verglichen mit den anderen Pt-basierten Katalysatoren,
deutlich hoher [2]. Zudem steigt die Ausbeute an iso-Buten im Vergleich zu Spinell- und MgO-
getragerten Katalysatoren signifikant. Fiir diesen Effekt sind ebenfalls die sauren Stellen verant-

wortlich, da diese die Isomerisierung katalysieren [2].
4.5 Zusammenfassung Dehydrierung

Die Dehydrierung von n-Butan mit Pt-Sn basierten Katalysatoren kann in einem TZFBR im stati-
ondren Zustand durchgefiihrt werden. Dabei sind hohe Umsétze sowie Selektivitdten unter opti-

malen Reaktionsbedingungen zugénglich. Die untere Regenerationszone wird zum Abbrennen der
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Koksablagerungen auf den Partikeln, die wahrend der Reaktion mit n-Butan entstehen, verwendet.
In der oberen Reaktionszone erfolgt die Reaktion in der Abwesenheit von molekularem Sauer-
stoff. Der im Rahmen dieser Arbeit untersuchte, beste Katalysator ist Pt-Sn mit Spinell als Tré-
germaterial. y-Aluminiumoxid ist aufgrund der hohen Aciditit nicht als Tragermaterial geeignet
und fiihrt zu einem hohen Anteil an Crackprodukten. Magnesiumoxid ist als Tragermaterial zwar
deutlich besser geeignet als y-Aluminiumoxid, allerdings schlechter als Spinell. Bei dem Betrieb
des TZFBR mit Pt-Sn basierten Katalysatoren ist darauf zu achten, dass die optimale Reaktions-
temperatur nicht tiberschritten wird. Ansonsten altert der Katalysator und es kommt sowohl zu
Umsatz- als auch SelektivititseinbuBlen. Der Aktivitdtsnachlass des Katalysators ist dabei nicht
zeitabhéngig, weshalb auch kurze Intervalle mit einer zu hohen Reaktionstemperatur eine Kataly-

satordeaktivierung bewirken.
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5 Oxidative Dehydrierung von n-Butan

5.1 V-MgO als Katalysator

Die ersten Versuche in einem TZFBR mit Katalysatoren die zur ODH fahig sind, wurden mit dem
hier vorgestellten V-MgO-Katalysator durchgefiihrt. Alle gezeigten Diagramme sind bei der 1,9-
fachen minimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit gemessen worden. Dies entspricht der in der Li-
teratur angegebenen und in mehreren eigenen Versuchen gefundenen idealen Stromungsge-
schwindigkeit fiir den Betrieb des TZFBR im Fall von n-Butan als Edukt [6, 8]. Die Hohe der
Wirbelschicht betrug mit 30 g Katalysator ca. 9 cm.
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Abbildung 25: A: Ausbeute an 1,3-Butadien, allen dehydrierten C4-Verbindungen und Kohlen-
stoffoxiden in Abhédngigkeit vom Sauerstoff/n-Butan-Verhiltnis. B: Selektivititen zu den in A
genannten Produkten in Abhédngigkeit vom Sauerstoff/n-Butan-Verhiltnis. Reaktionsbedingun-
gen: 7,5 Vol.-% n-Butan, Fluss: 0,320 SLPM, n-Butan-Einlass: 5 cm iiber der Fritte, 550 °C.

Wie aus Abbildung 25 A und B hervorgeht ist das Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnis ein wichtiger
Parameter fiir die ODH von n-Butan. Die Ausbeute und Selektivitit zu 1,3-Butadien steigt bis zu
einem Verhéltnis von 1,75 an. Hier erreicht die 1,3-Butadien-Selektivitit das Maximum mit
knapp 38 %. Bei einem Verhiltnis von 2:1 wird jedoch erst die hochste Ausbeute an 1,3-Butadien
erzielt, da der Umsatz des n-Butans mit steigendem O,/n-Butan-Verhéltnis zunimmt. Bei hoheren
Verhiltnissen bleibt zwar die 1,3-Butadien-Ausbeute hoch, allerdings nimmt die Selektivitit rapi-
de ab. Uber dem optimalen Verhiltnis von 2:1 kann der Katalysator aufgrund des hohen Sauer-
stoff-Anteils zwar vollstdndig in der Regenerationszone regeneriert werden, jedoch erreicht {iber-
schiissiger molekularer Sauerstoff die Reaktionszone und fiihrt zur Partial- und Totaloxidation des

n-Butans, weshalb die Selektivitidt und Ausbeute an CO, ansteigt. In Abbildung 26 sind Ausbeute
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und Selektivitit zu 1,3-Butadien in Abhéngigkeit vom Sauerstoff/n-Butan-Verhiltnis einander

gegentiber gestellt, um diesen Effekt zu verdeutlichen.
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Abbildung 26: Ausbeute und Selektivitidt vonl,3-Butadien in Abhéingigkeit der Sauerstoffkon-
zentration. Reaktionsbedingungen: 7,5 Vol.-% n-Butan, Fluss: 0,320 SLPM, n-Butan-Einlass:
5 c¢m Uber der Fritte, 550 °C.

Die ideale Reaktionstemperatur fiir den V-MgO-Katalysator wurde, wie in Abbildung 27 A und B
gezeigt, bei 560 °C beobachtet. Sowohl die Ausbeute als auch die Selektivitiat zu 1,3-Butadien
waren hier mit 22,5 % und 38 % am hochsten. Die Selektivitit zu n-Butenen als Reaktionsprodukt

nimmt hingegen mit steigender Temperatur von 11 % bei 500 °C auf 6 % bei 580 °C ab.
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Abbildung 27: A: Ausbeute von COy, 1,3-Butadien, Crackprodukten und Butenen in Abhéngig-
keit der Temperatur. B: Selektivititen zu den in A genannten Produkten. Reaktionsbedingungen:
7,5 Vol.-% n-Butan, Fluss: 0,320 SLPM, n-Butan-Einlass: 5 c¢m iiber der Fritte, O,/n-Butan-
Verhiéltnis 2:1.

Entweder reagieren die Butene bei hoheren Temperaturen weiter zu 1,3-Butadien, oder das n-

Butan wird direkt zu 1,3-Butadien umgewandelt. Uber 520 °C steigt die Selektivitit zu 1,3-

56

Dieses Werk ist copyrightgeschitzt und darf in keiner Form vervielféltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fir den personlichen Gebrauch.



Butadien mit weiterer Temperaturerhohung deutlich stirker an als bei niedrigeren Temperaturen.
Dies ist auf die Mobilitit des Gittersauerstoffs zuriickzufiihren [35]. Erst {iber Temperaturen von
520 °C kann dieser das n-Butan oxidativ dehydrieren und folglich leichter aus dem Gitter heraus-
gelost werden. Gleichzeitig kann der Gittersauerstoff in der Regenerationszone leichter aufgefiillt
werden. Der Verlauf der CO,-Selektivitit bestétigt dies, da der Trend entgegengesetzt verlduft.

Sobald die Selektivitdt zu 1,3-Butadien deutlich zu steigen beginnt, nimmt die zu COy ab.

Im Vergleich zu anderen Reaktortypen bietet der TZFBR mit der Hohe des n-Buntan-Einlasses
eine zusétzliche Variable. Der Einfluss der n-Butan-Einlasshohe auf den n-Butan-Umsatz kann in

Abbildung 28 betrachtet werden.
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Abbildung 28: n-Butan-Umsatz in Abhéngigkeit der n-Butan-Einlasshohe {iber der Fritte. Reak-
tionsbedingungen: 7,5 Vol.-% n-Butan, Fluss: 0,320 SLPM, O,/n-Butan-Verhiltnis 2:1, 560 °C.

Der Umsatz sinkt mit steigender n-Butan-Einlasshohe tiber der Fritte. Verantwortlich hierfiir ist
die kiirzere Kontaktzeit mit dem Katalysator, je hoher der n-Butan-Einlass ist. Einzige Ausnahme
ist der Messpunkt direkt {iber der Fritte. In dieser Konfiguration ist der Reaktor eher mit einem
gewohnlichen Wirbelschichtreaktor vergleichbar. Sauerstoff und n-Butan treffen direkt aufeinan-
der und es kommt vermehrt zur Total- oder Partialoxidation des n-Butans mit molekularem Sau-
erstoff. Zusétzlich muss beriicksichtigt werden, dass es in dieser Konfiguration auch zu Koksab-
lagerungen kommen kann. Der V-MgO-Katalysator neigt zwar nur zu geringer Verkokung, aller-
dings konnen die Verkokungen aufgrund der fehlenden Regenerationszone nicht durch Oxidation
entfernt werden. Bei ldngerer Reaktorlaufzeit fithrt dies zur langsamen Katalysatordeaktivierung

und somit zu geringeren Umsétzen.
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Abbildung 29 A und B zeigen Ausbeute und Selektivitdt der Hauptprodukte in Abhédngigkeit der
n-Butan-Einlasshohe. Bei 4,5 cm iiber der Fritte wurde die maximale 1,3-Butadien-Ausbeute und
-Selektivitidt beobachtet. Zusitzlich ist die Selektivitidt zu Kohlenstoffoxiden bei dieser Einlass-
hohe am geringsten. Sowohl Regenerations- als auch Reaktionszone sind bei dieser Hohe 4,5 cm
grof. Katalysatorregeneration und Reaktion sind unter diesen Reaktionsbedingungen im Gleich-
gewicht. Dariiber hinaus ist die Kontaktzeit des n-Butans mit dem Katalysator in der Reaktions-
zone optimal. Wird die Einlasshohe tiber die 4,5 cm erhoht, ist die Regenerationszone {iberdimen-
sioniert. In dem Fall wird der Katalysator ausreichend regeneriert, allerdings ist die Kontaktzeit
des n-Butans in der Reaktionszone zu kurz, um die maximal mégliche 1,3-Butadien-Ausbeute zu

erreichen.
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Abbildung 29: A: Ausbeute von COy, 1,3-Butadien, Crackprodukten, Butenen und allen dehy-
drierten C4-Verbindungen summiert in Abhéngigkeit der n-Butan-Einlasshohe iiber der Fritte. B:
Selektivititen zu den in A genannten Produkten. Reaktionsbedingungen: 7,5 Vol.-% n-Butan,
Fluss: 0,320 SLPM, O,/n-Butan-Verhiltnis 2:1, 560 °C.

Kurz vor dem oberen Ende der Wirbelschicht nimmt die Selektivitit zu Kohlenstoffoxiden deut-
lich zu. Durch die sehr kleine Reaktionszone fillt nur wenig Katalysator an, der regeneriert wer-
den muss. Somit wird in Reaktionszone weniger Sauerstoff zur Regeneration bendtigt. Der {iber-
schiissige molekulare Sauerstoff gelangt so in die Reaktionszone und sorgt dort hauptséchlich fiir

die Verbrennung des n-Butans.

Ein ideales Gleichgewicht zwischen den Hohen der beiden Zonen ist mafigeblich fiir den optima-
len Betrieb des TZFBR. Der Verlauf der Butene in Abhingigkeit der Reaktorhohe entspricht nicht
dem Verlauf von 1,3-Butadien. Bis zu einer Einlasshohe von 5,5 cm sinkt die Ausbeute an

Butenen und bleibt im Anschluss konstant.

Mit dem V-MgO-Katalysator kann der TZFBR unter optimalen Bedingungen 1,3-Butadien-
Ausbeuten von 22,4 % mit einer Selektivitidt von 37 % erzielen. Die Selektivitit zu allen dehy-

drierten C4-Verbindungen liegt unter diesen Bedingungen iiber 45 %. In der Literatur konnten ho-
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here Ausbeuten von 28 % mit der Kombination aus V-MgO-Katalysator und dem TZFBR erreicht

werden [8]. Wahrscheinlich aufgrund des um 10 % Gew.-% hoheren Vanadiumanteils auf dem

Katalysator [8].
5.2 V-Al:03 als Katalysator

Das Verhalten von Vanadium als Katalysator fiir die ODH von n-Butan ist mafigeblich von dem
Triagermaterial abhdngig [27, 33]. Die Produktzusammensetzung am Reaktorausgang eines

TZFBR in Kombination mit einem VO,-Al,O5 Katalysator ist in Abbildung 30 gezeigt.

Il trans-Buten
I 1-Buten
I iso-Buten
[ cis-Buten
I 1,3-Butadien

Ausbeute [%]
N

Abbildung 30: Ausbeute an 1,3-Butadien und Butenen. Reaktionsbedingungen: 8 Vol.-% n-
Butan, Fluss: 0,310 SLPM, O,/n-Butan-Verhiltnis 1:1, 550 °C.

Die Verwendung eines TZFBR bringt fiir VO4-Al,O; Katalysatoren keine Verbesserung. Zum ei-
nen sind die Ausbeuten an dehydrierten C4-Verbindungen sehr gering und zum anderen ist
1,3-Butadien kein Hauptprodukt. Offenbar werden mit Aluminiumoxid vornehmlich Butene als
Reaktionsprodukt gebildet. Insgesamt war die Leistungsfahigkeit dieses Katalysators zu schlecht

um eine weitere Untersuchung der optimalen Reaktionsbedingungen zu rechtfertigen.

Ein von Lanxess bereitgestellter Katalysator mit 1,5 Gew.-% Vanadium und 0,5 Gew.-% Stronti-
um auf Al,O; zeigte noch schlechtere Ausbeuten und Selektivititen (nicht gezeigt) und wird daher
nicht ndher behandelt. Aluminiumoxid eignet sich weder fiir die Dehydrierung von n-Butan mit
Pt-basierten Katalysatoren noch fiir die oxidative Dehydrierung mit Ubergangsmetallen als akti-

ver Komponente.
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5.3 Mo-MgO-TiO: als Katalysator

Bei diesem Katalysator handelt es sich um den einzigen Molybdin-basierten Katalysator. Das
Tragermaterial (MgO mit 5 Gew.-% TiO,) wurde von Lanxess mit einer PartikelgroBe von 160-

250 um bereitgestellt. Am KIT erfolgte lediglich die Imprignierung mit Mo (siehe 3.1.5).

Aufgrund der deutlich héheren Dichte dieses Katalysators war die Wirbelschicht mit 30 g Kataly-
sator lediglich ca. 6,5 cm hoch.

I Crackprodukte Il Crackprodukte
[ 1,3-Butadien [ 1,3-Butadien
I Butene I Butene

Vorher Nachher

Abbildung 31: A:Umsatz von n-Butan und Ausbeute zu allen dehydrierten C4-Verbindungen. A:
Zu Beginn der Messung. B: Nach 1 h Reaktion. Reaktionsbedingungen: 6,5 Vol.-% n-Butan,
0,500 SLPM, O,/n-Butan-Verhiltnis 1,4:1, n-Butan-Einlass 4 ¢cm tiber der Fritte, 670 °C.

Dieser Katalysator verhélt sich deutlich anders als alle bisher vorgestellten. Erst bei Reaktions-
temperaturen iiber 650 °C steigt die 1,3-Butadien-Ausbeute merklich an. Zu Beginn lag diese bei
iiber 30 %, allerdings altert der Katalysator rasch und nach 1 h Reaktionszeit fiel die Ausbeute auf
25 % ab (Abbildung 30 A, B). Der Aktivititsverlust war unumkehrbar und nahm mit weiterer
Reaktionszeit zu. Aufgrund der hohen Reaktionstemperatur entstanden groflere Mengen Crack-
produkte. Hauptcrackprodukt war Ethylen. Bereits vorher wurde in der Literatur von starken Alte-

rungserscheinungen bei Mo-basierten Katalysatoren, auch bei niedrigeren Temperaturen (600 °C),

berichtet [6].

Unabhéngig von dem Aktivititsverlust zeigt der Katalysator einen ungewohnlichen Verlauf bei
Anderungen der n-Butan-Einlasshohe. Abbildung 32 zeigt den Verlauf der Selektivititen zu
1,3-Butadien, Butenen, COy und Crackprodukten in Abhingigkeit der n-Butan-Einlasshdhe. Der
n-Butan-Umsatz blieb mit knapp 65 % konstant. Besondere Aufmerksamkeit zieht der plotzliche
Sprung der Selektivititen ab einer Einlasshohe von 4 cm auf sich. Wahrend die Selektivititen zu
Butenen und CO, nahezu konstant bleiben, nimmt die Selektivitdt zu 1,3-Butadien stark ab. Ge-

nau das gegensétzliche Verhalten wurde fiir die Selektivitdt zu den Crackprodukten gefunden.
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Abbildung 32: Selektivitdt zu 1,3-Butadien, Crackprodukten, Butenen und Kohlenstoffoxiden in
Abhingigkeit der n-Butan-Einlasshohe. Reaktionsbedingungen: 6,5 Vol.-% n-Butan,
0,300 SLPM, O,/n-Butan-Verhiltnis 1,4:1, 670 °C.

Dartiber hinaus éndert sich auch die Zusammensetzung der Crackprodukte. Bis zu einer Einlass-
hohe von 4 cm iiber der Fritte ist Ethylen das Hauptcrackprodukt. Betrdgt die Einlasshohe 6 cm
iiber der Fritte, steigt die Propylen-Ausbeute stark an und ist zusammen mit Ethylen das Haupt-
crackprodukt. Mafigeblich sind wahrscheinlich die kiirzeren Kontaktzeiten des n-Butans mit dem
katalytischen Bett in Verbindung mit der hohen Temperatur von 670 °C. Eventuell katalysiert mo-
lekularer Sauerstoff, der die Reaktionszone bei hohen Einlasshohen erreicht, das Cracken des n-
Butans und mdglicher Reaktionsprodukte. Auch Gasphasenreaktionen von Sauerstoff und

n-Butan konnten eine Erklarung fiir die Produktverteilung bei hohen Einlasshohen sein.

Aufgrund der bekannten Alterungserscheinungen bei Mo-basierten Katalysatoren wurde auf die

Synthese und den Test weiterer Katalysatoren mit Mo als einziger aktiver Komponente verzichtet.
5.4 Katalysatoren von Lanxess

Die in diesem Kapitel vorgestellten Katalysatoren wurden von Lanxess hergestellt und im TZFBR
am KIT getestet. Als Grundlage fiir diese Katalysatoren dienten die Ergebnisse der Universitit
Amsterdam, welche fiir Entwicklung von neuartigen Katalysatoren im Rahmen des Projekts zu-
standig waren (Kapitel 4). Bei den hier beschriebenen Katalysatoren handelt es sich um die Aus-
sichtsreichsten beziiglich n-Butan-Umsatz und 1,3-Butadien-Ausbeute. Der Test der Katalysato-

ren an der Universitdt von Amsterdam erfolgte in einem Festbettreaktor [27].
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Abbildung 33: n-Butan-Umsatz und Selektivititen zu COy, Crackprodukten, 1,3-Butadien und
Butenen. Reaktionsbedingungen: 8 % n-Butan, 16 % O,, Fluss: 0.350 SLPM, n-Butan-
Einlasshohe 4,5 cm tiber der Fritte, 550 °C.

Abbildung 33 zeigt den Umsatz von n-Butan und die Produktverteilung fiir einen MnW-
Katalysator. Mit diesem Katalysator wird das n-Butan hauptsichlich verbrannt, weshalb die
Hauptprodukte Kohlenstoffdioxid und Kohlenstoffmonoxid sind. Die Selektivitit zu 1,3-Butadien
ist sehr gering (< 5%). Lediglich eine geringe Menge an Butenen wird gebildet. Weitere Untersu-

chungen wurden aufgrund des geringen Anteils der gewiinschten Produkte nicht durchgefiihrt.
5.4.2 1% Ni, 1% Nb auf Al,O03

Abbildung 34 zeigt die Ausbeute von allen Butenisomeren und 1,3-Butadien in Abhéngigkeit der
Temperatur fiir einen Ni-Nb-Katalysator auf Al,Os3. Die optimale Reaktionstemperatur wurde bei
500 °C gefunden. Auch die Kombination Ni-Nb auf AL,O; zeigt keine nennenswerten katalyti-

schen Eigenschaften fiir die ODH von n-Butan.
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Abbildung 34: Temperaturabhingige Ausbeute an allen Butenisomeren und 1,3-Butadien. Reak-
tionsbedingungen: 8 % n-Butan, 10 % O,, Stromungsgeschwindigkeit 0,350 SLPM, n-Butan-
Einlasshohe 4,5 cm iiber der Fritte.

Daher wurde auf eine Optimierung der Reaktionsbedingungen verzichtet. Wie fiir den MnW-

Katalysator aus dem vorherigen Kapitel wird das n-Butan hauptséachlich verbrannt.
5.4.3 1% Ag, 1 % Sr auf Al;03

Silber und Strontium sind weder Elemente mit hohen Oxidationszustdnden noch sind sie fiir die
Abgabe von Gittersauerstoff bekannt. Das ldsst sich auch an der geringen Ausbeute an Butenen
und 1,3-Butadien erkennen, die im TZFBR mit diesem Katalysator erhalten werden. Zwar wurden
die optimalen Reaktionsbedingungen nicht vollstdndig untersucht, allerdings weisen die geringen
Sauerstoffmengen, bei denen die beste Ausbeute gefunden wurde, nicht auf eine ODH hin. In Ab-

bildung 35 kénnen Umsatz von n-Butan und Selektivitdten eingesehen werden.
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Abbildung 35: n-Butan-Umsatz und Selektivititen zu COy, Crackprodukten, 1,3-Butadien und
Butenen. Reaktionsbedingungen: 8 % n-Butan, 3 % O,, Fluss: 0.350 SLPM, n-Butan-Einlasshohe
4,5 cm Uber der Fritte, 550 °C.

5.4.4 1% Fe, 5% Ni auf Alz03

Aufgrund extrem starker Koksbildung war es nicht moglich, diesen Katalysator ndher zu untersu-
chen. Selbst bei sehr hohen Sauerstoffkonzentrationen von 15 % konnte kein stationdrer Zustand
erreicht werden. Bei einer Reaktionszeit von 1 h lagerte sich, trotz einem Sauerstoff/n-Butan-

Verhiéltnis von 2, eine Menge von 8 g Koks auf dem Katalysator ab.

Keine Ubergangsmetallkombination in Verbindung mit Al,O; als Trigermaterial zeigt nennens-
werte Aktivitdt zur oxidativen Dehydrierung von n-Butan. Es ist nicht moglich eine Aussage da-
riiber zu treffen, ob die gewéhlte Kombination aus Ubergangsmetalloxiden kaum katalytische Ak-
tivitdit im Bezug auf die oxidative Dehydrierung von n-Butan besitzt, oder ob Al,O; als Support
ungeeignet ist. Auch eine Kombination aus beidem ist moglich. Unter Beriicksichtigung der Er-
gebnisse aus den Kapiteln 5.1 und 5.2 ist es eher wahrscheinlich, dass Al,Oj; als Support nicht ge-
eignet ist. Denn Vanadium zeigt sehr hohe Umsétze von n-Butan mit MgO als Tragermaterial im

gegensatz zu Al,O; als Tragermaterial.
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5.5 Mo-V-MgO Katalysatoren?

Da die im Rahmen des Projekts von den Kooperationspartnern bereitgestellten und getesteten Ka-
talysatoren geringe Aktivitit zeigen, wurden weitere Katalysatoren im Rahmen der Arbeit herge-
stellt. In Festbettreaktoren zeigt die Kombination von Mo und V in Verbindung mit MgO als Tra-
germaterial gute n-Butan-Umsédtze und Ausbeuten an dehydrierten C4-Verbindungen [4]. Auf-
grund der Beteiligung von Gittersauerstoff bei der oxidative Dehydrierung von n-Butan im Fall

von V [8] als auch Mo, wurde die Kombination der beiden Metalle im TZFBR getestet.

Aufgrund der hohen Selektivitdt und Ausbeute an 1,3-Butadien, wurden die beiden Katalysato-
ren, die in diesem Kapitel beschrieben und diskutiert werden, sehr griindlich untersucht. Beide
Katalysatoren sind bis auf die Kalzinierungstemperatur identisch. Katalysator 640 ist dabei die
Abkiirzung fiir den Mo-V-MgO Katalysator, der bei 640 °C kalziniert wurde und Katalysator 720
fiir denjenigen, welcher bei 720 °C kalziniert wurde. Dariiber hinaus werden im letzten Abschnitt
des Kapitels vertikale Konzentrationsprofile gezeigt und die Problematik der Probenentnahme in
Wirbelschichten anhand von Katalysator 720 diskutiert. Im Gegensatz zu den vorher beschriebe-
nen Katalysatoren wird nun die relative Stromungsgeschwindigkeit u, eingefiihrt. Bei dieser han-
delt es sich um den Quotienten aus tatsdchlicher Stromungsgeschwindigkeit und minimaler
Fluidisierungsgeschwindigkeit. Die minimale Fluidisierungsgeschwindigkeit fiir den Mo-V-MgO-
Katalysator (fiir beide Kalzinierungstemperaturen) lag bei 0,38 cm/s (140 ml/min bei 570 °C).

5.5.1 Mo-V-MgO kalziniert bei 640 °C (Katalysator 640)
Einfluss des Sauerstoff/n-Butan-Verhiltnisses:

Die Produktzusammensetzung am Reaktorausgang des TZFBR unter Nutzung des Mo-V-MgO
Katalysator 640 in Abhéngigkeit vom Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnis ist in Abbildung 36 gezeigt.

" 'Teile dieses Kapitels sind mit Genehmigung von Elsevier inhaltlich aus:

[7]J. Rischard, C. Antinori, L. Maier, O. Deutschmann, Oxidative dehydrogenation of n-butane
to butadiene with Mo-V-MgO catalysts in a two-zone fluidized bed reactor, Applied Catalysis A:
General 511 (2016) 23-30.

ubernommen.
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Abbildung 36: n-Butan-Umsatz und Selektivitdten von 1,3-Butadien, COy, Crackprodukten und
Butenen in Abhdngigkeit vom Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnis. Alle Proben wurden nach 110 min
Reaktionszeit genommen. Reaktionsbedingungen: 570 °C, 6,5 Vol.-% n-Butan, Stromungsge-
schwindigkeit u,= 2,14 (0,300 SLPM), n-Butan-Einlasshohe: 5.25 c¢cm tiber der Fritte.

Das optimale Verhéltnis von O, und n-Butan wurde bei 2,13:1 gefunden. AusschlieBlich bei die-
sem Verhiltnis ist 1,3-Butadien das Hauptprodukt. Anders als fiir den Vanadiumkatalysator aus
Kapitel 5.1, steigen Selektivitdt und Ausbeute der Kohlenstoffoxide nicht mit steigendem Sauer-
stoffgehalt stetig an. Der Verlauf der Kohlenstoffoxid- und der 1,3-Butadien-Selektivitét lasst sich
durch massive Verkokung des Mo-V-MgO-Katalysators erkldren. Bei geringen Sauerstoffkon-
zentrationen kann der gebildete Koks nicht vollstindig heruntergebrannt werden, was mit fort-
schreitender Reaktionszeit zu immer mehr Koksablagerungen und dementsprechender Katalysa-
tordeaktivierung fiihrt. Der Sauerstoff wird nach ldngerer Reaktionszeit hauptséchlich verwendet,
um Koks auf dem Katalysator zu oxidieren und steht somit nicht zum Auffiillen des Gittersauer-
stoffs zur Verfiigung. Als Folge sind Kohlenstoffoxide mit Abstand das Hauptprodukt. Bei Sauer-
stoff/n-Butan-Verhéltnissen unter 1,5 waren die Verkokungen so extrem, dass der Reaktor auch
nach 110 Minuten keinen stationdren Zustandes erreichen konnte. Das im Vergleich zur Literatur
ungewohnlich hohe optimale O,/n-Butan-Verhiltnis von 2,13 verglichen mit 2,00 [6, 8] ist ein
Hinweis darauf, dass der Katalysator zu starker Verkokung neigt. Erst ab diesem Verhéltnis ist
geniigend Sauerstoff vorhanden, um den gebildeten Koks von dem Katalysator herunterzubrennen
und gleichzeitig noch Gittersauerstoff aufzufiillen, sodass der Reaktor in einem stationdren Zu-
stand arbeiten kann. Um diesen Effekt zu verdeutlichen, ist in Abbildung 37 der Umsatz und die
Selektivitidten zu 1,3-Butadien und COy fiir ein Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnis von 2,00 in Abhén-
gigkeit der Reaktionszeit gezeigt. An der steigenden Selektivitit zu COy und dem sinkenden n-

Butan-Umsatz ist klar zu erkennen, dass der Katalysator bei diesem Verhéltnis stetig verkokt und
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dementsprechend deaktiviert wird, wodurch die Selektivitit zu 1,3-Butadien ebenfalls geringer

wird. Auch nach 110 min liegt kein stationédrer Zustand vor.
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Abbildung 37: n-Butan-Umsatz und Selektivititen von 1,3-Butadien und CO, in Abhéngigkeit
der Reaktionszeit. Reaktionsbedingungen: 570 °C, 6,5 Vol.-% n-Butan, Stromungsgeschwindig-
keit u,= 2,14 (0,300 SLPM), Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnis 2.

Bei hoheren Verhéltnissen als 2,13 ist die optimal benétigte Sauerstoffmenge iiberschritten. Somit
arbeitet der Reaktor zwar im stationdren Zustand, allerdings wird mehr Sauerstoff als in der Re-
generationszone bendtigt wird, zugefiihrt. Dieser tiberschiissige Sauerstoff gelangt in die Reakti-
onszone, wodurch dort die Totaloxidation aller Kohlenwasserstoffe begiinstigt wird. Als Folge
steigt die Selektivitiat zu COy, wihrend die Selektivitdt zu 1,3-Butadien abnimmt. Bis zu dem op-
timalen Verhéltnis von 2,13 steigt der n-Butan-Umsatz stérker als bei hoheren Verhéltnissen. Der
Grund dafiir ist die starke Verkokung und die daraush resultierende Deaktivierung des Katalysa-
tors. Die Selektivitit zu Crackprodukten wird von unterschiedlichen Sauerstoffverhiltnissen nicht
beeinflusst. Die Selektivitit zu Butenen nimmt mit steigender Sauerstoffkonzentration ab. Sauer-
stoff/n-Butan-Verhéltnisse kleiner als 1.5 wurden ebenfalls getestet. Aufgrund zu starker Koksab-
lagerung ist die Kohlenstoftbilanz schlecht (<95%), weshalb die Messwerte nicht verwendet wur-

den.
Einfluss der n-Butan-Einlasshohe:

Im Fall des Mo-V-MgO Katalysators, welcher bei 640 °C kalziniert wurde, ist die n-Butan-
Einlasshohe ein auBlerordentlich interessanter Reaktionsparameter. Abbildung 38 zeigt den Ein-
fluss der Einlasshohe auf die Selektivitit zu CO, und 1,3-Butadien sowie den Umsatz von n-

Butan.
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Abbildung 38: Umsatz von n-Butan, Selektivititen von 1,3-Butadien, CO,, Crackprodukten und
Butenen in Abhédngigkeit der n-Butan-Einlasshohe. Proben wurden nach 110 min Reaktionszeit
genommen. Reaktionsbedingungen: 570 °C, 6,5 Vol.-% n-Butan, Stromungsgeschwindigkeit
u.= 2,14 (0,300 SLPM), Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnis 2,13.

Bis zu einer Einlasshohe von 4,5 cm iiber der Fritte nehmen die Selektivitit zu 1,3-Butadien und
der Umsatz von n-Butan stetig zu, wéhrend die Selektivitit zu COy deutlich abnimmt. Bei dem
Ubergang von 4,5 cm auf 5 cm kommt es zu einem starken Anstieg der Selektivitit zu 1,3-
Butadien von 38,4 % auf 48 %. Im gleichen Intervall verzeichnet die Selektivitiat zu Kohlenstoft-
oxiden einen ebenso groBen Abfall von 56,3% auf 46,7 %. Der n-Butan-Umsatz erreicht ebenfalls

den maximalen Wert von 68 % bei einer Einlasshohe von 5 cm tiber der Fritte.

Fiir Einlasshohen oberhalb von 5cm zeigt sich ein anderes Bild. Die Selektivitit zu 1,3-Butadien
nimmt kontinuierlich ab und betrégt bei einer Einlasshohe von 7 cm 37,6 %. Um dieses unge-
wohnliche Verhalten zu erkldren, sind zusétzlich Abbildung 39 und Abbildung 40 gezeigt. In Ab-
bildung 39 ist das zeitabhdngige Verhalten des TZFBR 0,5 cm unterhalb und in Abbildung 40 0,5

cm oberhalb der idealen Hohe von 5 cm tiiber der Fritte gezeigt.
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Abbildung 39: n-Butan-Umsatz und Selektivitdten von 1,3-Butadien, COy, Crackprodukten und
Butenen in Abhidngigkeit der Zeit. Reaktionsbedingungen: 570 °C, 6,5 Vol.-% n-Butan, Stro-
mungsgeschwindigkeit u,= 2,14 (0,300 SLPM), n-Butan-Einlasshohe: 4.5 cm iiber der Fritte,
Sauerstoff/n-Butan-Verhaltnis 2,13.

Aus Abbildung 39 geht hervor, dass der Katalysator bei einer Einlasshohe von 4,5 cm {iber der
Fritte mit fortlaufender Reaktionszeit langsam deaktiviert wird. Zusétzlich steigt die Selektivitét
zu Kohlenstoffoxiden an, je langer der Reaktor arbeitet, da sowohl der n-Butan-Umsatz als auch
die Selektivitdt zu 1,3-Butadien langsam abnehmen. Zwei Griinde konnen zur Erklarung herange-
zogen werden. Zum einen ist die Kontaktzeit in der Regenerationszone zu gering, um die gebilde-
ten Verkokungen zu oxidieren und um gleichzeitig geniligend Gittersauerstoff aufzufiillen. Zum
anderen ist die Kontaktzeit in der Reaktionszone etwas zu lang, wodurch die Bildung von Verko-
kungen aus dem n-Butan, dem gebildeten 1,3-Butadien und Butenen begiinstigt wird. Der Reaktor
erreicht keinen stationdren Zustand, da kein Gleichgewicht zwischen Katalysatordeaktivierung
und -regeneration erreicht wird. 0,5 cm oberhalb der optimalen Einlasshohe (Abbildung 40) un-
terscheidet sich das Verhalten des TZFBR deutlich von demjenigen 0,5 cm unterhalb der optima-
len Einlasshohe. Der TZFBR erreicht nach ca. 50 min einen stationidren Zustand mit einem n-
Butan-Umsatz von 65,2 %, einer Selektivitit zu CO, von 53 % und einer Selektivitiat zu 1,3-

Butadien von 40,1%.
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Abbildung 40: n-Butan-Umsatz und Selektivitdten von 1,3-Butadien, COy, Crackprodukten und
Butenen in Abhidngigkeit der Zeit. Reaktionsbedingungen: 570 °C, 6,5 Vol.-% n-Butan, Stro-
mungsgeschwindigkeit u,.= 2,14 (0,300 SLPM), n-Butan-Einlasshéhe: 5.5 cm iiber der Fritte,
Sauerstoff/n-Butan-Verhiltnis 2,13.

Folglich wird ein Gleichgewicht zwischen Katalysatorregeneration und Katalysator-Verkokung
sowie Katalysator-Reduktion im Reaktor erreicht. Die Kontaktzeit des Sauerstoffs in der Regene-
rationszone ist ausreichend um den Katalysator vollstindig zu regenerieren. Die Kontaktzeit des
n-Butans und der Reaktionsprodukte in der Reaktionszone ist kurz genug, um keine limitierende
Menge an Koksabscheidungen zu bilden. Trotzdem ist die Selektivitdt zu 1,3-Butadien mit 40,1 %
verglichen mit 48% im Fall der optimalen Einlasshohe 0,5 cm tiefer deutlich schlechter. Die kiir-
zere Kontaktzeit in der Reaktionszone bei einer Einlasshohe von 5,5 cm im Vergleich zu 5 cm
fithrt, wie bereits erwéhnt, zu geringerer Verkokung und gleichzeitig zu einer niedrigeren Reakti-
onsrate des Gittersauerstoffs, wodurch deutlich weniger Katalysator zu Regeneration anfillt.
Dementsprechend wird auch weniger Sauerstoff in der Regenerationszone bendtigt, um den Kata-
lysator zu regenerieren. Da das Sauerstoff/n-Butan-Verhiltnis mit 2,13 nicht verdndert wurde, ge-
langt nun molekularer Sauerstoff in die Reaktionszone und fiithrt vermehrt zur Totaloxidation des

n-Butans oder der gebildeten Kohlenwasserstoffe. Daher ist die Selektivitit zu COy hoch.

Optimale Reaktionsbedingungen konnten somit bei einer Einlasshohe von 5 cm iiber der Fritte ge-
funden werden. Unter diesen Bedingungen ist die Reaktionszone ca. 4,5 cm hoch und die Regene-
rationszone ca. 5 cm. Die Kontaktzeit des Trigergases und des Sauerstoffs mit der gesamten Wir-
belschicht war bei einer relativen Stromungsgeschwindigkeit von u,= 2,14 ca. 11,6 s. Aufgrund
von Gasblasenbildung schwankt die Wirbelschichthdhe, weshalb die Kontaktzeit nicht exakt be-

stimmt werden kann. Es ergibt sich eine ungefdhre Kontaktzeit des n-Butans mit dem katalyti-
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schen Bett von 5,5 s und eine Kontaktzeit des Gasgemisches in der Regenerationszone von 6,1 s.
Eine solch detaillierte Untersuchung der Einlasshdhe kann nicht in der Literatur gefunden werden.
Die Einlasshohe in anderen Studien wurde immer in der Mitte der Wirbelschicht festgelegt [6, 8,
12]. Im Fall von Mo-MgO [6] und V-MgO [8] betrug die Wirbelschichthéhe ca. 12 cm. Nur eine
detaillierte Untersuchung der Einlasshohe ermoglicht im Fall starker Verkokung, wie Sie bei die-
sem Mo-V-MgO-Katalysator auftritt, die optimale Einlasshohe zu finden. Wie gezeigt, konnen

bereits 0,5 cm das sensible Gleichgewicht zwischen Regeneration und Reaktion eliminieren.
Einfluss der Temperatur:

In Abbildung 41 ist der Einfluss der Temperatur auf die Ausbeuten der Haupt- und Nebenproduk-
te und den Umsatz von n-Butan im TZFBR gezeigt. Die optimale Reaktionstemperatur liegt bei
580 °C. Bis zu dieser Temperatur nimmt die Selektivitdt zu 1,3-Butadien stetig zu und die Selek-
tivitdt zu CO, nimmt ab. Zuriickzufiihren ist dies auf die hoher Sauerstoffmobilitdt bei hoheren
Temperaturen [28, 87]. Bei Temperaturen iiber 580 °C nimmt die Selektivitdt zu 1,3-Butadien
wieder ab. Eine mdgliche Begriindung ist, dass Crackreaktionen an Bedeutung gewinnen und de-
ren Selektivitét bei 620 °C bereits 10 % betragt. Die optimale Reaktionstemperatur von 580 °C ist
in guter Ubereinstimmung mit der Literatur, in der Mo- oder V-basierte Katalysatoren die beste

Performance zwischen 550 °C und 600 °C zeigen [4-6, 8, 27, 28].
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Abbildung 41: n-Butan-Umsatz und Selektivitidten von 1,3-Butadien, CO,, Crackprodukten und
Butenen in Abhéngigkeit der Zeit. Reaktionsbedingungen: 6,5 Vol.-% n-Butan, Sauerstoff/n-
Butan-Verhéltnis: 2,13, Stromungsgeschwindigkeit u,= 2,14 (0,300 SLPM), n-Butan-Einlass-
hohe: 5,5 cm iiber der Fritte.
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Optimale Reaktionsbedingungen:

Unter Berticksichtigung aller optimierten Reaktionsbedingungen ergibt sich die in Abbildung 42
gezeigte zeitabhdngige Produktzusammensetzung des TZFBR.
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Abbildung 42: n-Butan-Umsatz, Selektivititen von 1,3-Butadien und COx und Ausbeute von
1,3-Butadien in Abhéngigkeit der Zeit. Reaktionsbedingungen: 580 °C, 6,5 Vol.-% n-Butan, Sau-

erstoff/n-Butan-Verhiltnis: 2,13, Stromungsgeschwindigkeit u,=1,8 (0,250 SLPM), n-Butan-
Einlasshohe: 5 cm iiber der Fritte.

Mit dem bei 640 °C kalzinierten Mo-V-MgO-Katalysator erreicht der TZFBR nach 80 min einen
stationdren Zustand und erzielt bei einer Selektivitdt von ca. 46,0 % eine 1,3-Butadien-Ausbeute
von tiber 31,5 %. Dabei ist 1,3-Butadien das Hauptprodukt. Die Selektivitit zu n-Butenen liegt bei
5,0 %. Unter den Butenisomeren hat 1-Buten den grofiten Anteil im Produktstrom. Insgesamt liegt
die Selektivitidt zu dehydrierten C4-Verbindungen somit bei knapp iiber 50,0 %. Die hochsten
Ausbeuten an 1,3-Butadien mit 28,0 % im stationdren Zustand wurden mit einem TZFBR von
Soler at al. [8] unter Verwendung eines V-MgO-Katalysator beschrieben. Diese Ausbeute wird in
der vorliegenden Arbeit um 3,5 % iibertroffen. In der Studie von Soler at al. [8] waren die optima-
len Reaktionsbedingungen vergleichbar. Lediglich das Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnis war mit 2,0

0,13 niedriger verglichen mit Katalysator 640.
5.5.2 Mo-V-MgO kalziniert bei 720 °C (Katalysator 720)

Das Wirbelschichtverhalten des Mo-V-MgO Katalysators, welcher bei 720 °C kalziniert wurde,
unterscheidet sich nicht von dem im vorherigen Kapitel beschriebenen Katalysator. Auch bei der
gefundenen optimalen Reaktionstemperatur gibt es keine Unterschiede. Allerdings wurden fiir

andere Parameter signifikante Differenzen festgestellt.
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Einfluss des Sauerstoff/n-Butan-Verhailtnisses:

In Abbildung 43 ist die Produktzusammensetzung und der n-Butan-Umsatz des TZFBR in Ab-
hangigkeit des Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnisses gezeigt. Bei 1,92 wurde das optimale Verhéltnis
fiir diesen Katalysator beobachtet. Die Selektivitit zu 1,3-Butadien steigt von 34 % bei einem
Verhiéltnis von 1 bis auf 49 % bei einem Verhiltnis von 1,92. Danach nimmt die Selektivitdt zu
1,3-Butadien wieder ab. Gleiches Verhalten wurde auch fiir Katalysator 640 gefunden. Im Gegen-
satz zu Verhalten des Katalysators 640 nimmt mit dem Katalysator 720 die Selektivitiat zu COy
mit steigendem O,/n-Butan-Verhéltnis kontinuierlich zu. Die einzige Ausnahme kann bei einem
Verhiltnis von 1 beobachtet werden. Auch bei sehr niedrigen Verhéltnissen wird Katalysator 720
nicht durch Koksablagerungen deaktiviert. Bei jedem Verhiltnis erreicht der TZFBR im Gegen-
satz zu Katalysator 640 einen stationdren Zustand. Insgesamt ist das optimale Verhéltnis ca. 0,2
unter demjenigen, welches fiir Katalysator 640 gefunden wurde (Kapitel 5.5.1). Alle anderen Pa-

rameter waren identisch mit der Messung fiir Katalysator 640.
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Abbildung 43: n-Butan-Umsatz und Selektivititen von 1,3-Butadien, CO, Crackprodukten und
Butenen in Abhéngigkeit des Sauerstoff/n-Butan-Verhiltnisses. Alle Proben wurden nach 110
min Reaktionszeit genommen. Reaktionsbedingungen: 570 °C, 6,5 Vol.-% n-Butan, Strémungs-
geschwindigkeit u.= 2,14 (0,300 SLPM), n-Butan-Einlasshohe: 5 cm tiber der Fritte.

1,3-Butadien ist bei dem idealen Sauerstoffanteil das Hauptprodukt. Wie bereits mehrfach festge-
stellt, sinkt die Selektivitdt zu den Butenen auch hier mit steigendem Sauerstoffgehalt. Die Selek-
tivitdt zu den Crackprodukten ist, wie auch bei Katalysator 640, unabhingig von der Sauerstoff-
konzentration. Ethylen ist mit 75 % (bezogen auf die Gesamtstoffmenge an Crackprodukten) der
Hauptbestandteil der Crackprodukte. Das niedrigere optimale Sauerstoff/n-Butan-Verhiltnis ist

auf die niedrigere Neigung zur Verkokung von Katalysator 720 zuriickzufiihren. Somit wird deut-
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lich weniger Sauerstoff in der Regenerationszone fiir den Koksabbrand bendtigt. Deshalb ist die
Selektivitdt zu Kohlenstoffoxiden im Fall von Katalysator 720 mit 42,5 % deutlich geringer als
fiir Katalysator 640 (46,7%).

Einfluss der n-Butan-Einlasshohe:

Abbildung 44 zeigt den Einfluss der n-Butan-Einlasshdhe auf die Selektivitdten von 1,3-Butadien
und COy sowie den Umsatz von n-Butan. Es ist zu erkennen, dass die Produktzusammensetzung
bei Katalysator 720 deutlich weniger beeinflusst wird durch Variation dieses Parameters im Ver-

gleich zu Katalysator 640.
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Abbildung 44: n-Butan-Umsatz und Selektivititen von 1,3-Butadien und COy in Abhéngigkeit
der n-Butan-Einlasshéhe. Proben wurden nach 110 min Reaktionszeit genommen. Reaktionsbe-
dingungen: 580 °C, 6,5 Vol.-% n-Butan, Strdomungsgeschwindigkeit u.=2,14 (0,300 SLPM),
Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnis 1,92.

Zwar wird die gleiche optimale Einlasshohe von 5 cm wie fiir Katalysator 640 beobachtet, aller-
dings sind die Selektivitdtsverluste bei Abweichungen der Einlasshohe nach oben und unten we-
sentlich geringer. Katalysator 720 erreicht auch bei Einlasshohen unterhalb der optimalen nach ca.
30 min einen stationdren Zustand. Es war zu erwarten, dass fiir beide Katalysatoren die optimale
Kontaktzeit von n-Butan mit dem katalytischen Bett mit 5,1 Sekunden gleich ist. Allerdings diirf-
te die Regenerationszone im Fall von Katalysator 720 etwas liberdimensioniert sein, da weniger
Koks abgebrannt werden muss. Eine zu grofle Regenerationszone hat keinen Einfluss auf die Pro-

duktzusammensetzung.
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Einfluss der Stromungsgeschwindigkeit:
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Abbildung 45: 1,3-Butadien-Ausbeute und Selektivitdten von 1,3-Butadien, CO, und Crackpro-
dukten in Abhéngigkeit der relativen Stromungsgeschwindigkeit u,.. Reaktionsbedingungen:
580 °C, 6,5 Vol.-% n-Butan, n-Butan-Einlasshohe: 5 c¢cm uber der Fritte, Sauerstoff/n-Butan-
Verhiltnis 1,92.

In Abbildung 45 ist der Einfluss der relativen Stromungsgeschwindigkeit auf die Produktzusam-
mensetzung des TZFBR mit Katalysator 720 gezeigt. Die optimale relative Stromungsgeschwin-
digkeit ist u, = 1,8 (250 ml/min bei 580 °C). Bei der Variation der Stromungsgeschwindigkeit
wird die Kontaktzeit des n-Butans mit der Reaktionszone konstant gehalten, um ausschlieBlich
den Einfluss des Partikelaustauschs zwischen den beiden Zonen zu untersuchen. Dabei wird der
Partikelaustausch mit steigender Stromungsgeschwindigkeit verbessert. Im Fall von kleineren
Stromungsgeschwindigkeiten als u,. = 1,8 ist die Durchmischung der Wirbelschicht zu gering, um
einen ausreichenden Katalysatoraustausch zwischen Regenerations- und Reaktionszone zu ge-
wihrleisten, daher ist dort die Selektivitdt zu 1,3-Butadien geringer und die Selektivitit zu COy
hoher. Ist der Partikelaustausch zu langsam, gelangt mehr molekularer Sauerstoff in die Reakti-
onszone und kann dort die Kohlenwasserstoffe oxidieren. Im Fall von hoheren Stromungsge-
schwindigkeiten ist zwar die Durchmischung ausreichend gut, allerdings kommt es zu vermehrter
Gasblasenbildung in der Wirbelschicht. Womoglich sorgen die Gasblasen fiir einen verminderten
Gas-Feststoff-Kontakt, wodurch die etwas schlechteren Ausbeuten erklédrt werden konnen. Die in
der Literatur beschriebenen idealen Stromungsgeschwindigkeiten stimmen mit der hier gefunde-

nen iiberein [6, 8, 12].
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Optimale Reaktionsbedingungen:

Unter optimalen Reaktionsbedingungen erreicht der TZFBR mit Katalysator 720 nahezu sofort

einen stationdren Zustand wie aus Abbildung 46 hervorgeht.
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Abbildung 46: n-Butan-Umsatz, Selektivitit zu 1,3-Butadien und Ausbeute von 1,3-Butadien in
Abhingigkeit der Zeit. Reaktionsbedingungen: 580 °C, 6,5 Vol.-% n-Butan, Strémungsgeschwin-
digkeit u,= 1,8 (0,250 SLPM), n-Butan-Einlasshéhe: 5 cm tiber der Fritte.

Wihrend des stationdren Zustandes liegt die Selektivitit zu 1,3-Butadien bei 51,7 % was bei ei-
nem n-Butan-Umsatz von 64 % zu einer Ausbeute von 32,5 % fiihrt. CO, hat nach 1,3-Butadien
die hochste Selektivitdt. Wasser wurde, wie in Kap. 3.2 beschrieben, vor der Analyse der Gaszu-
sammensetzung auskondensiert. Die Selektivitit zu allen anderen detektierten Produkten ist in
Tabelle 10 dargestellt. Insgesamt sind beide Katalysatoren beziiglich der 1,3-Butadien-Ausbeute

verglichen mit der Literatur um {iber 3,5 % hoéher [6, 8].

Die optimierten Reaktionsparameter sind fiir beide Katalysatoren dhnlich. Durch die starke Ver-
kokung von Katalysator 640 ist das das Sauerstoff/n-Butan-Verhiltnis mit 2,13 etwas hoher ver-
glichen mit 2 in [6, 8]. Die hohe Aktivitit von Katalysator 720 fiihrt zu einem etwas geringeren
optimalem Verhaltnis von 1,92. Aufgrund der hoheren Selektivitit zu 1,3-Butadien und den hohe-
ren erzielten Ausbeuten ist Katalysator 720 der bevorzugte Katalysator. Die Griinde fiir das unter-

schiedliche Verhalten beider Katalysatoren werden in Kapitel 5.5.3 erlautert.
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Spezies Umsatz oder Selektivitiit
n-Butan-Umsatz | 64,5
1,3-Butadien 50,7
CO, 29,43
CO 11,82
1-Buten 1,97
cis-2-Buten 1,27
trans-2-Buten 1,15
Ethylen 3,55
Methan 0,48
Propylen 0,7

Tabelle 10: n-Butan-Umsatz und Selektivititen zu allen detektierten Verbindungen im Fall opti-
maler Reaktionsbedingungen und im stationiren Zustand wie in Abbildung 46 gezeigt.

5.5.3 Charakterisierung Mo-V-MgO Katalysatoren

Katalysator 640 und 720 wurden auf identische Weise synthetisiert und enthalten die gleichen
Anteile an Mo und V. Der einzige Unterschied besteht in der Kalizinierungstemperatur. Um das
unterschiedliche Verhalten der beiden Katalysatoren im TZFBR zu erkléren, wurden diese mittels

XRD, Raman, und BET charakterisiert.
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Abbildung 47: Rontgendiffraktogramme von Katalysator 640 (oben) und Katalysator 720 (un-
ten).

Die Rontgendiffraktogramme der Katalysatoren sind in Abbildung 47 gezeigt. In beiden Fillen
kann sowohl MgMoO, als auch Mg;V,05 detektiert werden. Der Anteil der MgMoO,-Phase im
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Fall von Katalysator 720 ist hoher, was durch die hohere Intensitit der zugehorigen Peaks zu er-
kennen ist. Allerdings wurden Katalysatoren, die lediglich eine der beobachteten Phasen beinhal-
ten, in der Literatur bereits getestet und es gibt keine Hinweise auf stirkere Koksbildung bei einer
der Phase [2, 4-6, 8, 24, 35]. Auch die spezifische Oberflachen (Tabelle 11) sind nach 95 h Reak-

tion vergleichbar.

Unbenutzt (m?/g) Benutzt (95h) (m*/g)
Katalysator 640 71,3 48
Katalysator 720 39,6 35,4

Tabelle 11: BET-Oberfldchen von Katalysator 640 und 720 frisch und nach 95 h Reaktion.

Obwohl die Spezifische Oberfliche von Katalysator 640 um ein Drittel abnimmt und die von Ka-
talysator 720 nur um 10 %, scheint dies nicht der Grund fiir die stirkere Verkokungsneigung fiir

Katalysator 640 zu sein.

Intensity / a.u.
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Abbildung 48: Ramanspektrum (rechts) und Mikroskopaufnahme (links) von Katalysator 720.

In Abbildung 48 ist ein Ramanspektrum und eine Mikroskopaufnahme von Katalysator 720 ge-
zeigt. Auf der Mikroskopaufnahme (links) ist zu erkennen, dass der Katalysator weitestgehend
aus homogenen Partikeln besteht. Weder fiir MgO noch fiir Molybdénoxid- oder Vanadium-
oxidspezies konnen in dem Ramanspektrum (rechts) spezifische Signale gefunden werden. Das
Ramanspektrum und die Mikroskopaufnahme von Katalysator 640 (Abbildung 49) zeigen im
Vergleich zu Katalysator 720 ein anderes Bild.
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Raman shift / em”

Abbildung 49: Mikroskopaufnahme von Katalysator 640 (links), mit Markierung, der Stelle, an
der Ramanspektrum (rechts) aufgenommen wurde.

Kleine schwarze Partikel befinden sich auf der Oberflache von Katalysator 640. Wird genau von
diesen kleinen Partikeln ein Ramanspektrum gemessen, wie in Abbildung 49 rechts gezeigt, kon-
nen drei charakteristische Banden von Graphit detektiert werden. Das D-Band erscheint bei einer
Wellenzahl von 1352 cm™, das sehr starke G-Band bei 1579 cm™ und das D*-Band bei 1622 cm™
[88]. Um das Tragermaterial MgO auf die gewiinschte Partikelgro3e von 160-250 um zu bringen,
wurde pulverférmiges MgO mit 5 Gew.-% Graphit vermischt und anschlieend in Pellets ge-
presst. Pures MgO ist zu stumpf, um Pellets daraus zu pressen und zerfdllt bei geringer Kraftein-
wirkung wieder in kleinere Partikel. Bei einer Kalzinierungstemperatur von 640 °C in Luft wird
das Graphit offenbar nicht vollstindig von dem Katalysator durch Oxidation entfernt. Eine Ther-
mogravimetrie des gepressten Tragermatierals in Kombination mit FTIR- und Massen-
spektrometrie der entstehenden Gase, siche Abbildung 50, wurde durchgefiihrt, um diese Annah-

me zu bestétigen.
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Abbildung 50: Thermogravimetriespektrum des Tragermaterials (mit 5 Gew.-% Graphit gepress-
tes MgO) gekoppelt mit FTIR- und Massenspektrometrie der entstehenden Gase.

Nach 112 Minuten bei 550 °C beginnt die CO,-Konzentration deutlich anzusteigen. Das Graphit
beginnt dementsprechend ab 550 °C langsam heruntergebrannt zu werden. Nach 130 min wird ei-
ne Temperatur von 640 °C fiir 10 min gehalten. Wéhrend dieser 10 min nimmt das CO,-Signal
wieder ab und auch der Massenverlust des Trégermaterials ist geringer. Erst bei weiterer Tempe-

raturerh6hung nehmen der Massenverlust und das CO,-Signal wieder zu.

Die kleinen Graphitpartikel auf der Katalysatoroberfliche von Katalysator 640 scheinen
Prakursoren fiir Kohlenstoffablagerungen zu sein. Es wurden keine anderen signifikanten Unter-

schiede zwischen Katalysator 720 und Katalysator 640 gefunden.
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5.5.4 Vertikale Konzentrationsprofile Mo-V-MgO 720
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Abbildung 51: Vertikale Konzentrationsprofile an unterschiedlichen axialen Positionen in der
Wirbelschicht mit Mo-V-MgO-Katalysator 720. Die vertikalen Konzentrationsprofile wurden je-
weils an der radialen Position gemessen, an der die Pfeile beginnen.

Um die Vorgénge in der Wirbelschicht aufzukldren und um die Funktionalitit des TZFBR nach-
zuweisen, wurden vertikale Konzentrationsprofile der Gasphase (siche Kapitel 3.3.4 fiir das expe-
rimentelle Vorgehen) gemessen. Bevor auf die Ergebnisse eingegangen werden, werden einige
Herausforderungen bei der Verwendung von Kapillaren in einer Wirbelschicht diskutiert. Auf-
grund der komplizierten Stromungsprofile in einer Wirbelschicht, sind viele Probenentnahmen an
einer Position notwendig um einen Durchschnittswert zu ermitteln. Grundsétzlich fluktuiert das
Stromungsverhalten in der Wirbelschicht mit der Zeit. Zudem miissen Gasblasen beriicksichtigt
werden. Es kann beispielsweise passieren, dass sich in der Probenschleife des GC gerade Gas be-
findet, das teilweise aus einer Gasblase stammt. Die Konzentrationen in den Gasblasen kénnen
stark von denen in der restlichen Wirbelschicht abweichen. Des Weiteren konnen die sich bewe-
genden Partikel der Wirbelschicht die diinne Glaskapillare zu Bewegungen zwingen. Die Offnung
der Kapillare befindet sich somit nicht an einer festen axialen Position in der Wirbelschicht. Die
Spitze der Kapillare mit der Offnung bewegt sich ungefihr in einem Radius von 0,2 cm. Zusitz-

lich liegen in der Wirbelschicht auf Grund der Form des n-Butan-Einlasses zwangsldufig grof3e
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Konzentrationsgradienten vor. Daher sind in den Konzentrationsprofilen ausschlielich Volu-

menprozent angegeben. Die Kohlenstoffbilanz ist durch die genannten Griinde nicht geschlossen.

In Abbildung 51 sind die vertikalen Konzentrationsprofile an unterschiedlichen horizontalen Posi-
tionen gezeigt. Der grundsitzliche Verlauf der Spezies ist gleich, allerdings variieren die Kon-
zentrationen zum Teil stark, insbesondere oberhalb des n-Butan-Einlasses. Die CO,-
Konzentration hingegen ist an beiden Positionen vergleichbar. Dies ist schliissig, wenn die Koh-
lenstoffoxide hauptsichlich durch die Oxidation von Koksablagerungen in der Regenerationszone
gebildet werden. Die deaktivierten Katalysatorpartikel werden, unabhéngig von Konzentrations-
gradienten in der Reaktionszone, gleichmiBig iiber die Wirbelschicht, also auch in der Regenera-

tionszone, verteilt. Aus dem gleichen Grund ist auch der Verlauf der Sauerstoffkonzentration an

beiden Positionen vergleichbar.
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Abbildung 52: Radiale Konzentrationsverteilung von COy, n-Butan und Sauerstoff 2,5 cm tiber
dem n-Butan-Einlass in der Reaktionszone mit Mo-V-MgO-Katalysator 720, Reaktionsbedingun-
gen wie in 5.5.2. Der Anfang der Pfeile ist der horizontale Ort, an dem die Proben zu dem darun-
ter gezeigten Diagramm gemessen wurden.

Abbildung 52 zeigt fiir eine feste vertikale Position (2,5 cm iiber dem n-Butan-Einlass) die jewei-
ligen Konzentrationen von CO,, n-Butan und Sauerstoff an den mit den Pfeilen gezeigten axialen
Positionen in der Wirbelschicht. Der molekulare Sauerstoff ist fast vollstdndig iiber den gesamten

Querschnitt verbraucht. Es ist deutlich zu erkennen, dass der Kohlenwasserstoff auch 2,5 c¢m iiber
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dem Finlass schlecht iiber den Reaktorquerschnitt verteilt ist. Die niedrigeren CO,-Werte in der
Mitte des Reaktors lassen sich nicht eindeutig erkldren. Am wahrscheinlichsten ist, dass es sich
um ein Verdiinnungsphdnomen handelt, da die Konzentration von n-Butan und somit auch die

Konzentration an Reaktionsprodukten in der Reaktormitte am hochsten ist.

Unabhingig von den Konzentrationsgradienten lassen sich mehrere Schlussfolgerungen aus Ab-
bildung 51 schlieen. Der molekulare Sauerstoff wird in der Regenerationszone vollstindig auf-
gebraucht. Wahrend der Sauerstoff verbraucht wird, bilden sich Kohlenstoffoxide in der Regene-
rationszone. Allerdings ist die Konzentration der Kohlenstoffoxide zu gering, um den gesamten
Sauerstoffverbrauch zu erklaren. Dementsprechend werden in der Reaktionszone sowohl Gitter-
sauerstoff wieder aufgefiillt als auch Koksablagerungen auf dem Katalysator oxidiert. In der
Reaktionszone wird 1,3-Butadien in der Abwesenheit von molekularem Sauerstoff gebildet, was
einen Mars-Van-Krevelen-Mechanismus ausdriicklich bestitigt. Wie von Soler et al. und Pacheco
et al. bereits flir pure V-MgO- [8] und Mo-MgO-Katalysatoren [6] beschrieben, zeigt der TZFBR
auch fir den hier vorgestellten Mo-V-MgO-Katalysator eine deutliche Trennung der Wirbel-
schicht in zwei Zonen. Dartiber hinaus ergénzt diese Studie den Nachweis, dass die Regenerati-
onszone nicht ausschlieBlich zum Auffiillen von Gittersauerstoff des Katalysators verwendet
wird, sondern gleichzeitig zum Oxidieren von Koksablagerungen genutzt wird. Dariiber hinaus
schwanken die Konzentrationen der einzelnen Spezies aufgrund der Form des n-Butan-Einlasses
an unterschiedlichen radialen Positionen in der Wirbelschicht. Besonders groB ist dieser Effekt in
der Reaktionszone. Allerdings ist der grundsitzliche vertikale Verlauf an unterschiedlichen radia-
len Positionen vergleichbar. Insgesamt ergibt sich ein hervorragendes Zusammenspiel aus dem
Mo-V-MgO-Katalysator und der TZFBR-Technologie, wodurch exzellente 1,3-Butadien-

Selektivititen bei hohem n- Butan Umsatz erreicht werden.
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6 Oxidative Dehydrierung von Butenen?

Im folgenden Kapitel wird die oxidative Dehydrierung eines Gemisches bestehend aus 50 Vol.-%
1-Buten und 50 Vol.-% trans-Buten beschrieben und diskutiert. Als Katalysator dient im ersten
Teil der Mo-V-MgO-Katalysator aus Kapitel 5.5.2. AnschlieBend wird die oxidative Dehydrie-

rung des gleichen Gemisches mit einem y-Bi,MoOs-Katalysator beschrieben
6.1 Trans-/1-Buten mit Mo-V-MgO

Einfluss der Temperatur:

Aufgrund der hohen Aktivitidt des Mo-V-MgO-Katalysators bei der oxidativen Dehydrierung von
n-Butan [7] wurde dessen Verhalten auch mit den Spezies 1-Buten und trans-Buten als Edukte im

TZFBR getestet. Die Wirbelschichteigenschaften sind wie in Kapitel 5.5.2.

In Abbildung 53 ist der Einfluss der Temperatur auf den Umsatz des Butengemisches, die Selek-
tivitdt zu 1,3-Butadien, cis-Buten, CO und Crackprodukten dargestellt. Bis 550 °C steigt sowohl
des Umsatz der Butene als auch die Selektivitit zu 1,3-Butadien an. Uber 550 °C bleiben die bei-
den Werte nahezu konstant. Die Selektivitit zu cis-Buten sinkt mit steigender Temperatur. Cis-
Buten ist das Produkt einer Umlagerung von trans- oder 1-Buten. Die fiir die Umlagerung beno-
tigte Temperatur ist deutlich geringer (ca. 350 °C) [89] verglichen mit der fiir die oxidativen De-
hydrierung benétigten Temperatur [5] im Fall des Mo-V-MgO-Katalysators.

* Teile dieses Kapitels sind mit Genehmigung von Wiley-VCH inhaltlich aus:

[14] Rischard, R. Franz, C. Antinori, O. Deutschmann, Oxidative dehydrogenation of butenes
over Bi-Mo and Mo-V based catalysts in a two-zone fluidized bed reactor, AIChE Journal (2016),
DOI: 10.1002/aic.15368.

ubernommen.
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Abbildung 53: 1-Buten/trans-Buten-Umsatz und Selektivitidten von 1,3-Butadien, COy, Crack-
produkten und cis-Buten in Abhdngigkeit von der Temperatur. Reaktionsbedingungen: 5,5 Vol.-
% 1-/trans-Buten, Stromungsgeschwindigkeit u,.= 2,14 (0,300 SLPM), Buten-Einlasshohe: 6,5 cm
iiber der Fritte, Sauerstoff/Buten-Verhiltnis: 2,18.

Zwei Erklarungen sind flir die sinkende Selektivitit zu cis-Buten moglich. Zum einen kann das
produzierte cis-Buten aufgrund der hoheren Temperatur direkt zu 1,3-Butadien weiter reagieren.
Andererseits kann die hohere Temperatur dafiir verantwortlich sein, dass 1- und trans-Buten keine
Umlagerungsreaktion mehr eingehen und direkt zu 1,3-Butadien reagieren. Wahrscheinlich tragen
beide Effekte zur sinkenden cis-Buten-Selektivitit bei. Die Selektivitidt zu CO, sinkt von 35 % bei
450 °C auf 31 % bei 550 °C. Die oxidative Dehydrierung der Butene wird bei hoheren Tempera-
turen gegeniiber der Totaloxidation bevorzugt. Gleiches wurde fiir n-Butan mit dem Mo-V-MgO-
Katalysator beobachtet (siche Kap.5.5.2). Die hohere Sauerstoffmobilitit bei hoheren Temperatu-
ren ist fiir dieses Verhalten verantwortlich [5, 6, 8, 35]. Die optimale Reaktionstemperatur fiir die
ODH von 1- und trans-Buten liegt bei 550 °C und ist damit 30 K niedriger als fiir n-Butan unter
Verwendung des gleichen Katalysators (siche Kap. 5.5 und [7]). Die niedrigere optimale Tempe-
ratur kann durch die bereits vorhandene Doppelbindung in den Butenen erklart werden. Hierdurch
sind Butene deutlich einfacher zu aktivieren. Der Umsatz an 1- und trans-Buten war bei 550 °C
79 % mit einer Selektivitit zu 1,3-Butadien von 64 %. Da die Selektivitit zu Crackprodukten na-

he null ist, wird diese in den folgenden Diagrammen nicht mehr gezeigt.
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Einfluss der Buten-Einlasshohe:
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Abbildung 54: 1-Buten/trans-Buten-Umsatz und Selektivititen von 1,3-Butadien, CO, und cis-
Buten in Abhéngigkeit der Buten-Einlasshohe iiber der Fritte. Reaktionsbedingungen: 5,5 Vol.-%
1-/trans-Buten, Stromungsgeschwindigkeit u.= 2,14 (0,300 SLPM), Sauerstoff/Buten-Verhéltnis:
2,18.

Abbildung 54 zeigt den Einfluss der Buten-Einlasshohe (/4;,¢) auf den 1-/trans-Buten-Umsatz, die
Selektivitiat zu 1,3-Butadien, die Selektivitit zu CO, und die Selektivitit zu cis-Buten. Die beste
Leistung des Reaktors wurde bei /= 7 cm gefunden. Allerdings ist der Unterschied der Pro-
duktzusammensetzung und des Umsatzes im Bereich /;,= 6-7,5 cm sehr klein und schwankt um
maximal 5 %. Fir A, < 6 cm sinken sowohl 1-/trans-Buten-Umsatz als auch die Selektivitit zu
1,3-Butadien. Im gleichen Intervall steigt die Selektivitdt zu den Kohlenstoffoxiden an. Die lan-
gen Kontaktzeiten fiir /;,4< 6 cm fithren zu starker Verkokung des Katalysators, weshalb deutlich
mehr Sauerstoff in der Regenerationszone zum Abbrand von Koksablagerungen verwendet wird
und somit nicht mehr fiir die Auffiillung des Gittersauerstoffs verwendet werden kann. Mit dieser
Annahme lassen sich die steigende Selektivitit zu CO, und die sinkende Selektivitit zu
1,3-Butadien erkldaren. Aufgrund der stirkeren Katalysatordeaktivierung durch Reduktion und
Verkokungen flir 4;,< 6cm steigt auch die Selektivitidt zu cis-Buten. Der Katalysator ist zwar
noch in der Lage die Umlagerung zu katalysieren, aber nicht mehr die ODH. Fiir Einlasshohen
hine< Scm war die Katalysatordeaktivierung durch Verkokung so stark, dass die Verkokungen
nicht in der Regenerationszone abgebrannt werden konnten und somit kein stationérer Zustand
erreicht werden konnte. Die Kohlenstoffbilanz war < 95 %, weshalb die Werte nicht beriicksich-
tigt wurden. Bei /i, 7 cm ist die Kontaktzeit in der Reaktionszone sehr gering, weshalb der

Umsatz des 1-/trans-Buten-Gemisches einbricht. Die steigende Selektivitét zu cis-Buten in diesem
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Bereich kann dadurch erkléart werden, dass die Kontaktzeit lang genug fiir die Umlagerung ist, al-
lerdings nicht mehr hinreichend lang fiir die ODH. In der Literatur sind keine Studien bekannt, in
welchen Butene als Edukte in einem TZFBR dienen. Im Vergleich zu anderen Studien, in denen
n-Butan verwendet wird, ist die optimale Hohe der Reaktionszone deutlich geringer fiir die
Butene. AuBlerdem wurde bisher nicht beobachtet, dass es einen Bereich fiir die Hohe der Reakti-
onszone gibt, in dem sich die Produktgaszusammensetzung kaum unterscheidet, wie in diesem
Fall fiir A= 6-7.5 cm. Bereits mit einer Hohe der Reaktionszone von 1 cm (Ay,=7,5) werden
hohe Umsitze der Butene und Selektivitdten zu 1,3-Butadien erreicht. Im Vergleich dazu betrug
die Hohe der Reaktionszone fiir n-Butan 4 ¢cm [7] im Fall von Mo-V-MgO, 6 cm fiir Mo-MgO
und V-MgO [6, 8]. Interessant ist der stabile Bereich der Einlasshéhe. Es scheint, als ob die
Reaktivitit der Butene aufgrund Verkokung des Katalysators weniger abnimmt als die Reaktivitit

des n-Butans ([7] und Kap. 5.5.1).
Einfluss des Sauerstoff/n-Butan-Verhaltnisses:
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Abbildung 55: 1-Buten/trans-Buten-Umsatz und Selektivititen von 1,3-Butadien, COy, Crack-
produkten und cis-Buten in Abhédngigkeit des Sauerstoff/Buten-Verhéltnisses. Reaktionsbedin-
gungen: 5,5 Vol.-% 1-/trans-Buten, Stromungsgeschwindigkeit u,= 2,14 (0,300 SLPM), Buten-
Einlasshohe: 7 cm tiber der Fritte.

Die Produktzusammensetzung und der Umsatz des 1-/trans-Buten-Gemisches ist in Abbildung 55
in Abhéngigkeit des Sauerstoff/Buten-Verhéltnisses skizziert. Mit steigendem Sauerstoffanteil
sinkt die Selektivitdt zu 1,3-Butadien von 66,5 % bei einem Verhéltnis von 1 auf 60 % bei einem
Verhiltnis von 2,2. Die Selektivitit von CO, zeigt ein entgegengesetztes Verhalten. Diese steigt
kontinuierlich von 20 % auf 35 % im untersuchten Bereich. Die Totaloxidation scheint mit stei-

gendem Sauerstoffanteil bevorzugt zu werden. Bis zu einem Verhéltnis von 1,8 wird die Bildung
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von 1,3-Butadien nicht signifikant gehemmt. Bei hoheren Verhéltnissen gelangt molekularer Sau-
erstoff, der nicht in der Regenerationszone verbraucht wurde, in die Reaktionszone. In der Reak-
tionszone werden die Kohlenwasserstoffe mit dem molekularen Sauerstoff zu CO, oxidiert. Da
1,3-Butadien aufgrund der beiden Doppelbindungen im Vergleich zu den Butenen deutlich reakti-
ver, wird es eher oxidiert, was die sinkende Selektivitdt zu 1,3-Butadien bei Verhiltnissen >1,8
erklart. Die Selektivitit zu cis-Buten sinkt von 12 % bei einem Verhéltnis von 1 auf 4,5 % bei ei-
nem Verhéltnis von 1,8. Bei hoheren Verhiltnissen bleibt sie konstant. Mit steigendem Sauer-
stoffanteil nimmt auch der Anteil an regeneriertem Katalysator in der Reaktionszone zu, weshalb
allgemein der Umsatz der Butene zunimmt. Ob der steigende Sauerstoffanteil direkten Einfluss
auf die Umlagerung von 1- oder trans-Buten hat oder ob das gebildete cis-Buten mit dem hoheren
Anteil an regeneriertem Katalysator weiter zu 1,3-Butadien reagiert, kann nicht aus den Ergebnis-
sen abgeleitet werden. Die hochste Ausbeute an 1,3-Butadien (56 %) wurde bei einem Verhéltnis
von 1,8 erzielt. Dies ist nur um 0,1 ( Kapitel 5.5.2 und [7]) und um 0,2 [6, 8] geringer als fiir die
ODH von n-Butan. Aufgrund der Tatsache, dass fiir die ODH von Butenen ein Aquivalent Sauer-
stoff weniger benotigt wird als fiir die ODH von n-Butan, ist das beobachtete optimale Sauer-
stoff/Buten-Verhéltnis zu hoch. Bei einem idealen Katalysator sollte das optimale Verhéltnis ent-
sprechend der Stochiometrie um 1 liegen. Verantwortlich fir den deutlich héheren Wert von 1,8
im Fall des Mo-V-MgO-Katalysators ist die Verkokung, fiir die in der Regenerationszone Sauer-

stoff verbraucht wird.

Einfluss der Stromungsgeschwindigkeit:
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Abbildung 56: 1-Buten/trans-Buten Umsatz und Selektivitdten von 1,3-Butadien, CO,, Crack-
produkten und cis-Buten in Abhéngigkeit der relativen Stromungsgeschwindigkeit. Reaktionsbe-
dingungen: 5,5 Vol.-% 1-/trans-Buten, Buten-Einlasshéhe: 6,5 cm iiber der Fritte, Sauer-
stoff/Buten-Verhiltnis: 2,18, 550 °C.
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Der Einfluss der relativen Stromungsgeschwindigkeit auf die Produktzusammensetzung und den
Buten-Umsatz ist in Abbildung 56 gezeigt. Bei einer relativen Stromungsgeschwindigkeit u,.< 1
existiert kein Partikelaustausch zwischen beiden Zonen, da die minimale Fluidisierungs-
geschwindigkeit noch nicht {iberschritten ist und sich somit keine Wirbelschicht ausbildet. Der
Umsatz der Butene und die Selektivitit zu 1,3-Butadien ist im Fall von u,< 1 geringer als flir u,>
1, da sich aufgrund von fehlendem Partikelaustausch keine kontinuierliche Katalysatorregenerati-
on einstellt. Ab u,.> 1,3 bleibt die Selektivitit zu 1,3-Butadien konstant, somit ist ab u.= 1,3 hin-

reichend guter Partikelaustausch zwischen beiden Zonen erreicht.
Vertikales Konzentrationsprofil:

Um auch fiir die ODH von Butenen einen Einblick in die Vorgénge in dem TZFBR zu bekom-
men, ist in Abbildung 57 ein vertikales Konzentrationsprofil bei optimierten Bedingungen ge-

zeigt.
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Abbildung 57: Volumenprozent von Sauerstoff, 1,3-Butadien, CO, und CO als Funktion der ver-
tikalen Position in der Wirbelschicht bei optimalen Reaktionsbedingungen. Reaktionsbedingun-
gen: 5,5 Vol.-% 1-/trans-Buten, Buten-Einlasshohe: 5 c¢m iiber der Fritte, Sauerstoff/Buten-
Verhiltnis: 1,8, 550 °C, Stromungsgeschwindigkeit u,.= 2,14 (0,300 SLPM).

Die optimale Einlasshohe ist mit 5 cm geringer als der optimale beschriebene Bereich aus Abbil-
dung 54. Da im Fall der Konzentrationsprofile He als Trdgergas verwendet wurde, musste die
Stromungsgeschwindigkeit um 10-20 % erhdht werden, um den Unterschied in der Dichte von He
im Vergleich zu Ar auszugleichen. Durch die hohere Stromungsgeschwindigkeit dndern sich die
Kontaktzeiten in den jeweiligen Zonen. Daher wurde eine etwas niedrigere Position des Buten-

Einlasses gewihlt, um die Kontaktzeit in der Reaktionszone im optimalen Bereich zu lassen.
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Der molekulare Sauerstoff wird wie im Fall von n-Butan vollstindig in der Regenerationszone
verbraucht. Wihrend der Sauerstoff verbraucht wird, bilden sich CO, und CO in der Regenerati-
onszone. Dabei entsteht fast dreimal so viel CO, wie CO. Die Bildung der Kohlenstoffoxide ist
auf das Verbrennen von Koksablagerungen zuriick zu fiihren. Wird der Sauerstoffanteil im CO,
als auch im CO zusammengerechnet, geht daraus hervor, dass der Sauerstoff nicht ausschlieSlich
zum Koksabbrand verwendet wird. Neben dem Koksabbrand wird auch Gittersauerstoff in der
Regenerationszone aufgefiillt. Ohne die Anwesenheit von molekularem Sauerstoff wird in der
Reaktionszone 1,3-Butadien produziert. Ein Mars-Van-Krevelen-Mechanismus fiir die ODH von
Butenen iiber Mo-V-MgO ist dementsprechend sehr wahrscheinlich. Da die Konzentrationen von
CO und CO, in der Reaktionszone nahezu konstant bleiben, scheint der Gittersauerstoff haupt-

sachlich fir die ODH der Butene verwendet zu werden.

Mit einer Selektivitit von 64,4 % zu 1,3-Butadien und einer Ausbeute von 54 % zeigt der TZFBR
in Kombination mit dem Mo-V-MgO-Katalysator und dem Butengemisch eine gute Leistung.
Aufgrund der hohen Temperatur von 550 °C tritt starke Koksbildung auf dem Katalysator auf.
Die Ablagerungen miissen in der Regenerationszone oxidiert und so vom Katalysator entfernt
werden. Somit ist die Selektivitit zu 1,3-Butadien mit 64 % im Vergleich zu beispielsweise
BiMo-basierten Katalysatoren deutlich schlechter. Bi-Mo-basierte Katalysatoren sind bereits bei
450 °C hoch aktiv mit Selektivititen zu 1,3-Butadien < 90 % im Fall der ODH von Butenen [4, 9,
10, 39-45, 48-50, 55, 56, 68]. Nichts desto trotz konnte die Bildung von zwei Zonen in der Wir-
belschicht mit dem Mo-V-MgO Katalysator fiir die ODH von n-Butenen nachgewiesen werden.

6.2 Trans-/1-Buten mit y-BizM00Oe

Bi-Mo-basierte Katalysatoren sind hervorragend fiir die ODH geeignet und die Reaktion folgt laut
Literatur ebenfalls einem Mars-Van-Krevelen-Mechanismus [52, 54, 59, 60, 62, 63, 66, 81, 87].
Daher sollten auch diese Katalysatoren hervorragend fiir den Einsatz in einem TZFBR geeignet

sein.

Aufgrund des hohen Metallanteils und der Tatsache, dass y-Bi,MoQOg ungetragert ist, hat es ein
sehr hohe Dichte von 7400 kg/m’. Das entspricht mehr als dem Dreifachen der Dichte des Mo-V-
MgO-Katalysator (2200 kg/m?). Fiir die Messungen wurden 74 g y-Bi,MoOs eingesetzt, was einer
Wirbelschichthohe von ca. 6 cm entspricht. Die minimale Fluidisierungsgeschwindigkeit betrug

4.4 cm/s bei 450 °C (0,51 SLPM).
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Abbildung 58: Rontgendiffraktogramm des y-Bi,Mo0QOg-Katalysators.

Abbildung 58 zeigt das Rontgendiffraktogramm des y-Bi,MoOg-Katalysators. In dem Spektrum
finden sich ausschlielich Signale der y-Phase weshalb es sich bei dem Katalysator um reines vy-
Bi;MoOg handelt. Von den reinen Bismutmolybdaten ist die y-Phase im Fall der ODH deutlich
aktiver als die a- oder B-Phase [39, 44, 60].

Einfluss der Temperatur:

Die optimale Reaktionstemperatur des y-Bi;MoQOg-Katalysators wird durch die Variation der
Temperatur bei ansonsten konstanten Reaktionsbedingungen gemessen. Der Umsatz von 1-/trans-

Buten sowie die Selektivitéit zu 1,3-Butadien, cis-Buten und COy ist in Abbildung 59 gezeigt.
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Abbildung 59: 1-Buten/trans-Buten-Umsatz und Selektivitdten von 1,3-Butadien, COy und cis-
Buten in Abhéngigkeit der Temperatur. Reaktionsbedingungen: 5,5 Vol.-% 1-/trans-Buten, Stro-
mungsgeschwindigkeit u.= 1,1 (0,550 SLPM), Buten-Einlasshohe: 3,5 cm fiiber der Fritte, Sauer-
stoff/Buten-Verhiltnis: 2,15.

Die Selektivitdt zu 1,3-Butadien steigt von 69 % bei 350 °C auf 79 % bei 425 °C. Bis zu der ma-
ximalen gemessenen Temperatur von 470 °C bleibt die Selektivitit zu 1,3-Butadien konstant bei
79 %. Hohere Temperaturen wurden nicht untersucht, da bei hoheren Temperaturen Phasentiber-
ginge des y-Bi;MoOg zu a und B eintreten [39, 44, 60]. Mit steigender Temperatur nimmt die Se-
lektivitét zu cis-Buten ab und bis sie bei 470 °C lediglich bei 1 % liegt. Hierfiir sind zwei Begriin-
dungen denkbar. Entweder reagiert das produzierte cis-Buten bei hheren Temperaturen direkt zu
1,3-Butadien weiter oder 1- und trans-Buten reagieren aufgrund der hoheren Katalysatoraktivitat
direkt zu 1,3-Butadien und gehen keine Umlagerungsreaktion mehr ein. Wahrscheinlich tragen
beide Moglichkeiten zu der geringen cis-Buten-Selektivitit bei. Die Selektivitdt zu COy steigt von
12% bei 350 °C auf 16,5 % bei 470 °C. Hierfir ist das hohe Sauerstoff/Buten-Verhiltnis von 2,15
verantwortlich. Nicht verbrauchter Sauerstoff gelangt in die Reaktionszone und oxidiert die
Butene sowie das produzierte 1,3-Butadien dort zu COy. Dieser Effekt wird mit zunehmender
Temperatur grofer, da die Aktivitdt des Katalysators in Bezug auf die Totaloxidation ebenfalls
zunimmt. Katalysatorverfarbung durch Koksablagerungen konnten nicht beobachtet werden.
Auch wihrend der Katalysatorregeneration nach jeder Messung mit einem Ar/O,-Gemisch (in
Kapitel 3.3 beschrieben) konnten keine Kohlenstoffoxide, die durch Oxidation von Koks entste-
hen, detektiert werden. Aufgrund eines Buten-Umsatzes von 84,9 % ist 470 °C die optimale
Reaktionstemperatur fiir den y-Bi;MoO¢-Katalysator im TZFBR. Ein vergleichbarer y-Bi,MoQOg-
Katalysator wurde von Jung et al. zum Umsetzten eines C4-Raffinat-3 aus einem Steamcracker

verwendet [40]. Die optimale Reaktionstemperatur lag dabei 30 K tiefer. Die Reaktion wurde al-
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lerdings in einem Festbettreaktor durchgefiihrt und als Verdiinnungsgas wurde Dampf verwendet.
Dariiber hinaus besteht das C4-Raffinat 3 aus einem Gemisch aller n-Butene. Es ist bekannt, dass
die n-Butene unterschiedliche Reaktivititen besitzen [51]. Dadurch kann die niedrigere Tempera-
tur erkldrt werden. Zudem ist in der Studie von Jung et al. die Position des Thermoelements nicht
beschrieben. Eine Position des Thermoelements vor, nach oder in dem katalytischen Bett bedingt
einen groBen Unterschied bei einer solch exothermen Reaktion. Allgemein zeigen Bi-Mo-basierte
Katalysatoren allerdings optimale Reaktionstemperaturen im Bereich von 400-500 °C [9, 10, 40-
42,44, 48-51, 59, 60, 68, 79, 80]. Crackprodukte entstanden nur in vernachlissigbar kleinem Um-

fang, weshalb diese nicht bertlicksichtigt wurden
Einfluss der Buten-Einlasshohe:

Der Einfluss der Buten-Einlasshohe auf den Buten-Umsatz und die Produktzusammensetzung ist

in Abbildung 60 gezeigt.
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Abbildung 60: 1-Buten/trans-Buten-Umsatz und Selektivitdten von 1,3-Butadien, COy und cis-
Buten in Abhéngigkeit der Temperatur. Reaktionsbedingungen: 5,5 Vol.-% 1-/trans-Buten, Stro-
mungsgeschwindigkeit u,= 1,1 (0,550 SLPM), Sauerstoff/Buten-Verhiltnis: 2,15, 470 °C.

Der Umsatz an Butenen und die Selektivitdt zu COy steigen, je ndher der Einlass an der Fritte ist,
was einer immer hoheren Reaktionszone entspricht. Die Selektivitidt zu 1,3-Butadien hingegen
sinkt, je grofler die Reaktionszone ist. Bei Einlasshohen von 5 und 6 cm ist zusétzlich cis-Buten
detektierbar. Das starke Absinken des Umsatzes der Butene bei /= 6 cm ist auf die sehr kurze
Kontaktzeit der Butene mit dem katalytischen Bett zuriickzufiihren. Im Vergleich zu n-Butan oder
n-Butenen unter Verwendung von Mo- oder V-basierten Katalysatoren ist fiir alle Spezies und

den Umsatz ein konstanter Trend beim Variieren der Einlasshohe im Fall von y-Bi,MoOg erkenn-
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bar [6-8]. Erklérbar ist dieses Verhalten, wenn durch das Verstellen der Einlasshohe lediglich die
Kontaktzeit mit dem katalytischen Bett verdndert wird und keine zwei Zonen ausgebildet werden.
Dementsprechend nimmt die Kontaktzeit der Butene mit dem Katalysator mit niedrigerer Einlass-
hohe immer weiter zu. Aufgrund des hohen Sauerstoft/Buten-Verhéltnisses von 2,15 werden bei
langerer Kontaktzeit immer mehr Kohlenwasserstoffe verbrannt. Das erklért sowohl den steigen-
den Umsatz und die steigende Selektivitit zu COy als auch die sinkende Selektivitit zu
1,3-Butadien. Unterstiitzt wird die Vermutung dadurch, dass das optimale Sauerstoff/Buten-
Verhiltnis bei 0,9 liegt, wie in Abbildung 61 gezeigt. Dementsprechend ist viel molekularer Sau-

erstoff bei einem Verhéltnis von 2,15 im System.

Einfluss des Sauerstoff/Buten-Verhéiltnisses:
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Abbildung 61: 1-Buten/trans-Buten-Umsatz und Selektivititen von 1,3-Butadien, COy und cis-
Buten in Abhéngigkeit der des Sauerstoff/Buten-Verhiltnisses. Reaktionsbedingungen: 5,5
Vol.-% 1-/trans-Buten, Stromungsgeschwindigkeit u.= 1,1 (0,550 SLPM), Buten-Einlasshohe: 4
cm, 470 °C.

Oberhalb des optimalen Verhéltnisses von 0,9 bleibt der Umsatz der Butene nahezu konstant
(Abbildung 61). Allerdings nimmt die Selektivitat zu 1,3-Butadien immer weiter ab, wihrend die
Selektivitidt zu COj stetig zunimmt. Mit iiberschiissigem Sauerstoff wird dementsprechend haupt-
sichlich bereits produziertes 1,3-Butadien verbrannt. Dies ist aufgrund des hohen 1,3-
Butadienanteils und der erhohten Reaktivitdt gegeniiber den Butenen nicht verwunderlich. Insge-
samt ist die Reaktionsgeschwindigkeit der Totaloxidation bei 470 °C iiber dem 7y-Bi,MoOg-
Katalysator gering, weshalb der Einfluss nicht sehr ausgeprégt ist und auch bei hohen Verhéltnis-
sen nur geringe Mengen CO, gebildet werden. Der Anstieg der Selektivitit zu CO, bei einem

Verhiltnis von 0,5 ist wahrscheinlich auf geringfiigige Verkokungen, die bei diesen Reaktionsbe-
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dingungen auftreten, zuriickzufiihren. Die geringe Sauerstoffkonzentration fithrt zu schwachen
Verkokungen, die bei hoherem Sauerstoff-Anteil wahrscheinlich direkt wieder vom Katalysator
durch Oxidation entfernt werden. So aber gelangt schwach verkokter Katalysator in den unteren
Wirbelschichtbereich und wird dort von Koks frei gebrannt. Dies fiihrt zu einer hoheren CO,-
Selektivitdt. Der Effekt ist aber sichtlich klein.

Einfluss der Stromungsgeschwindigkeit:
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Abbildung 62: 1-Buten/trans-Buten-Umsatz und Selektivititen von 1,3-Butadien, CO, und cis-
Buten in Abhingigkeit der relativen Stromungsgeschwindigkeit. Reaktionsbedingungen: 5,5 Vol.-
% 1-/trans-Buten, Sauerstoff/Buten-Verhiltnis: 0,9, Buten-Einlasshdhe: 4 ¢cm, 470 °C.

Der Einfluss der Stromungsgeschwindigkeit auf die Produktgaszusammensetzung ist in Abbil-
dung 62 gezeigt. Sowohl die Selektivitdt zu 1,3-Butadien als auch die Selektivitdt zu COy sind
weitestgehend unabhéngig von der Stromungsgeschwindigkeit. AusschlieBlich der Umsatz der
Butene nimmt mit héherer Stromungsgeschwindigkeit zu, was auf die kiirzere Kontaktzeit zu-
riickzufiihren ist. Die Unabhéngigkeit der Selektivititen vom Partikelaustausch ist ein weiterer

Hinweis darauf, dass sich keine zwei Zonen bilden.
Vertikales Konzentrationsprofil:

Zum besseren Verstdndnis der ODH im TZFBR mit dem y-Bi;,MoO¢-Katalysator ist in Abbildung
63 ein vertikales Konzentrationsprofil bei optimalen Reaktionsbedingungen gezeigt. In der Rege-
nerationszone werden nur geringe Mengen Sauerstoff verbraucht. Erst kurz vor dem Einlass der
Butene steigt der Sauerstoffverbrauch stark an. Bereits 0,5 cm iiber dem Einlass sind nur noch 0,2

Vol.-% Sauerstoff detektierbar. Ein schwaches Signal fiir CO, konnte erstmals bei 2 cm tiber der
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Fritte gemessen werden. CO ist erst ab 4 cm iiber der Fritte und somit oberhalb des Buten-
Einlasses messbar, was auf die mageren Bedingungen (hohe Sauerstoffkonzentration) vor dem
Buten-Einlass zurtickzufiihren ist. Es ist nicht moglich aus den Daten abzuleiten, ob das CO, vor
dem Buten-Einlass von abgebrannten Verkokungen herriihrt oder durch Riickvermischung und
Diffusion dorthin gelangt. Davon unberiihrt entstehen CO, und CO ausschlieBlich, sofern Koh-
lenwasserstoff und molekularer Sauerstoff nebeneinander vorliegen, was darauf schlieBen ldsst,
dass die Totaloxidation nur mit molekularem Sauerstoff ablauft. Abbildung 61 und Abbildung 60

unterstiitzen diese These.
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Abbildung 63: Volumenprozent von 1,3-Butadien, CO,, CO und O, in Abhéngigkeit der Kapil-
larhhe tiber der Fritte. Reaktionsbedingungen: 5,5 Vol.-% 1-/trans-Buten, Stromungsgeschwin-
digkeit u,= 1,1 (550 ml /min, bei 23 °C), Buten-Einlasshohe: 3,5 cm, 470 °C, Sauerstoff/Buten-
Verhiltnis: 0,9.

Auch wenn eine Aufteilung der Wirbelschicht in zwei Zonen mit dem y-Bi,MoO,-Katalysator of-
fenbar nicht mdglich ist, legt das Konzentrationsprofil in Abbildung 63 nahe, dass die Reaktion
nach einem Mars-Van-Krevelen-Mechanismus verlduft. Ab einer Héhe von 4 cm iiber der Fritte
sind nur noch 4 % der anfanglichen Sauerstoffkonzentration vorhanden, aber 1,3-Butadien wird in
groen Mengen erzeugt. Oberhalb von 5 cm ist der Sauerstoff sogar vollstindig verbraucht, was
keinen Einfluss auf die Bildung von 1,3-Butadien hat. Aufgrund des geringen Sauerstoffver-
brauchs in der Regenerationszone ist davon auszugehen, dass die Zwei-Zonen-
Wirbelschichttechnologie im Fall des y-Bi,MoOg Katalysator nicht funktioniert. Nichtsdestotrotz
liegt der n-Buten-Umsatz unter optimalen Reaktionsbedingungen bei 84 % und die Selektivitit zu
1,3-Butadien bei 88,2 %, was einer Ausbeute von 74 % entspricht. Verglichen mit Studien in de-
nen ebenfalls y-Bi,MoOg als Katalysator verwendet wurde, ist die Ausbeute um 26 % [44] bezie-

hungsweise 11 % [40] hoher. In beiden Studien wurde allerdings Wasserdampf als Verdiinnungs-
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gas im Vergleich zu Argon in dieser Arbeit verwendet. Das durch die Optimierung ermittelte
Verhéltnis von Butenen:Sauerstoff: Argon von 1:0,9:16,1 ist vergleichbar mit dem Verhiltnis von
Butenen:Sauerstoff:Dampf 1:0.75:15 gefunden von Jung et al. [44]. Eine weitere Arbeit von Jung
et al. [43] behandelt die ODH von einem C4-Raffinat-3 {iber y-Bi,M0Og. Bei 420 °C wurde eine
Selektivitit zu 1,3-Butadien von 82,8 % mit einer Ausbeute von 67,7 % beobachtet. Beide Studi-
en wurden mit einem Festbettreaktor durchgefiihrt. Der TZFBR iibertrifft diese Ausbeute um
6,3 %. Allerdings besteht das C4-Raffinat3 neben 1- und trans-Buten auch aus cis-Buten. Die
Butenisomere haben unterschiedliche Reaktivititen [9, 48, 50] was bei der Interpretation der Er-
gebnisse berilicksichtigt werden muss. Die exzellente Warme- und Gasverteilung in der Wirbel-
schicht erklart eventuell den hoheren Umsatz sowie die hohere Ausbeute an 1,3-Butadien. Beson-
ders durch die Warmeverteilung konnen Temperaturspitzen bei der stark exothermen ODH ver-

mieden werden.
6.3 Vergleich von Mo-V-MgO mit y-BizMo0Oe

Im Fall des Mo-V-MgO-Katalysators tritt eine klare Trennung von Reaktionszone und Regenera-
tionszone auf. Der y-Bi,MoO¢-Katalysator hingegen zeigt keine Aufteilung der Wirbelschicht in
zwei Zonen. Trotzdem legt das Konzentrationsprofil in Abbildung 63 nahe, dass die Reaktion
auch fiir y-Bi;MoQOg liber einen Mars-Van-Krevelen-Mechanismus verlduft. Das Auffiillen des
Gittersauerstoffs und die ODH der Butene erfolgt so schnell, dass der im Vergleich mit der Reak-
tionsrate beider Prozesse deutlich langsamere Partikelaustausch zwischen den Zonen keinen Ein-
fluss auf die Reaktion hat. Die Sauerstoffmobilitit von Bi-Mo-basierten Katalysatoren korreliert
mit der Aktivitdt des Katalysators [41, 47, 55, 59] und scheint deutlich héher als bei dem Mo-V-
MgO-Katalysator zu sein. Mit Mo-V-MgO bilden sich durch die geringere Mobilitit des Gitter-
sauerstoffs zwei Zonen aus, da die Geschwindigkeit des Partikelaustauschs hoher ist als die des
Auffiillens des Gittersauerstoffs und der ODH. Nichtsdestotrotz ist der y-Bi,MoOs Katalysator
dem Mo-V-MgO Katalysator beziiglich Selektivitdt (88,2 % verglichen mit 64 %) und Ausbeute
an 1,3-Butadien (74 % verglichen mit 56 %) deutlich iiberlegen. Insbesondere die hohe Reakti-
onstemperatur von 550 °C gepaart mit der hoheren Aciditit und der groBeren spezifischen Ober-
flache des Mo-V-MgO-Katalysator sorgen fiir starke Verkokung, wodurch die Selektivitit zu 1,3-
Butadien deutlich gesenkt wird.
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7 Oxidative Dehydrierung eines C4 Raffinat 2 (C4R2)3

In diesem Kapitel wird als Edukt fiir die ODH ein Gemisch aus 15 Vol.-% 1-Buten, 30 Vol.-%
trans-Buten, 30 Vol.-% cis-Buten und 25 Vol.-% n-Butan verwendet, um den C4R2-Schnitt eines
Steamcrackers zu simulieren. Nach dem Steamcracken von Naphtha wird ein C4-Schnitt aus dem
Produktgemisch abgetrennt. Neben den bereits genannten Komponenten enthélt dieser zusitzlich
noch 1,3-Butadien und iso-Buten. Nach Abtrennen von 1,3-Butadien und anschlieflend iso-Buten
wird das tibrige Gemisch ,C4 Raffinat 2° genannt. Je nach Prozessfithrung des Steamcrackers und
Rohstoffzusammensetzung konnen die Anteile an n-Butenen und n-Butan variieren. Um das C4
Raffinat 2 durch ODH im TZFBR umzusetzen, wird der Mo-V-MgO-Katalysator verwendet. Wie
in den Kapiteln 5.5.2 und 6.1 gezeigt, ist dieser Katalysator in der Lage sowohl n-Butan als auch
n-Butene zu aktivieren. Zusétzlich sind die Reaktionsbedingungen fiir alle Edukte mit diesem Ka-

talysator dhnlich. Bi-Mo-basierte Katalysatoren sind nicht in der Lage n-Butan zu aktivieren.
Einfluss der Temperatur:

Abbildung 64 zeigt den Umsatz des C4R2 die Selektivitit zu 1,3-Buatdien und CO, sowie die
Ausbeute an 1,3-Butadien mit Katalysator 720 (Mo-V-MgO). Der Umsatz des C4R2 nimmt mit
steigender Temperatur zu und erreicht bei 560 °C 74,5 %. Die Ausbeute an 1,3-Butadien steigt bis
zu einer Temperatur von 540 °C auf 42 % an. AnschlieBend bleibt die Ausbeute zwar konstant,
allerdings nimmt die Selektivitdt zu 1,3-Butadien bei Temperaturen iiber 540 °C wieder ab. Zu-
sétzlich ist die Selektivitit zu COy bei 540 °C ebenfalls am niedrigsten. Wie bereits in den vor-
hergehenden Kapiteln fiir n-Butan als Edukt als auch fiir n-Butene als Edukte beschrieben, ist die
erhohte Sauerstoffmobilitdt des Mo-V-MgO Katalysators bei hoheren Temperaturen fiir die stei-
gende Selektivitdt von 1,3-Butadien wie auch fiir die sinkende Selektivitidt zu CO, verantwortlich
[87]. Somit kann der Gittersauerstoff schneller in der Regenerationszone aufgefiillt werden und

anschlieend ebenfalls schneller in der Reaktionszone reagieren.

? Teile dieses Kapitels sind mit Genehmigung von Wiley-VCH inhaltlich aus:

[86] J. Rischard, C. Antinori, O. Deutschmann, Oxidative Dehydrogenation of a C4 Raffinate-2
towards 1,3-Butadiene in a Two-Zone Fluidized Bed, Chemie Ingenieur Technik 88 (2016) 1723-
1729.

ubernommen.

98

Dieses Werk ist copyrightgeschitzt und darf in keiner Form vervielféltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fir den personlichen Gebrauch.




90

80 -
70 4
52 60 4
50 - N
By e CO Selektivitat
el
Lo .
40 4
}
304 C,H,Ausbeute

| ' I . ) ¥ I . ) ' )
460 480 500 520 540 560
Temperatur [°C]

Abbildung 64: C4R2-Umsatz und Selektivititen von 1,3-Butadien, CO, und Ausbeute von 1,3-
Butadien in Abhéngigkeit der Temperatur. Reaktionsbedingungen: 5,5 Vol.-% C4R2, Stromungs-
geschwindigkeit u,.=2,14 (0,300 SLPM), C4R2-Einlasshohe: 5,5 cm, Sauerstoff/C4R2-
Verhiltnis: 2.

Der Vergleich der optimalen Reaktionstemperatur fiir die verschiedenen Edukte, die Butene
(550 °C, Kap. 6.1 und [14]), n-Butan (550-600 °C) [6-8] und C4R2 (540 °C) zeigt, dass das
C4R2-Gemisch die niedrigste Temperatur benotigt, auch wenn der Unterschied zu den Butenen
nur sehr gering ist. Es wére zu erwarten gewesen, dass die Reaktionstemperatur aufgrund des n-

Butans etwas tiber 550 °C liegt.

99

Dieses Werk ist copyrightgeschitzt und darf in keiner Form vervielféltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fir den personlichen Gebrauch.



) c+:is-Buten
904 trans-Buten 53—

BT s

80 - l ///’j’"

'.//

!
1-Buten

Umsatz [%]

] i
= n-Butan

T . T T T ¥ T 4 T ¥ T
460 480 500 520 540 560
Temperatur [°C]

Abbildung 65: Umsitze der einzelnen Bestandteile des C4R2 in Abhéngigkeit der Temperatur.
Reaktionsbedingungen: 5,5 Vol.-% C4R2, Stromungsgeschwindigkeit u,= 2,14 (300 ml /min, bei
23 °C), C4R2-Einlasshohe: 5,5 cm, Sauerstoff/C4R2-Verhéltnis: 2.

Um diesen Punkt ndher zu untersuchen, ist der Umsatz der einzelnen Butenisomere sowie von n-
Butan als Funktion der Temperatur in Abbildung 65 dargestellt. Wie zu erwarten, steigt der Um-
satz aller Komponenten mit steigender Temperatur. Allerdings nimmt der n-Butan-Umsatz von
5 % bei 460 °C auf 34 % bei 540 °C am stérksten zu. Der Umsatz aller n-Butene zusammen ge-
nommen nimmt von 64 % auf 84 % zu. Es ist nicht mdglich, den Umsatz der einzelnen Butene zu
betrachten, da die Butene ein mogliches Reaktionsprodukt der ODH von n-Butan darstellen. Zu-
dem konnen Umlagerungsreaktionen der Butene zu falschen Werten fiir den Umsatz der einzelnen
Butene fithren. Die hohere Aktivierungsenergie des n-Butans aufgrund der fehlenden Doppelbin-
dung ist verantwortlich fiir den stdrkeren Umsatzanstieg bei héheren Temperaturen. Der Umsatz

an n-Butenen betrédgt bei 460 °C schlieBlich bereits 64 %.
Einfluss der C4R2-Einlasshohe:

Der Einfluss der C4R2-Einlasshohe auf die Reaktorperformance ist in Abbildung 66 gezeigt. Wie
bereits bei dem Buten-Gemisch (siehe Kap.6.1) wird der Katalysator bei Einlasshohen <5 cm
durch Verkokung stark deaktiviert. Aufgrund der schlechten Kohlenstoftbilanz (<95 %) werden
die Werte nicht gezeigt. Bereits bei A= 5 cm traten deutliche Verkokungen auf. Die lange Kon-
taktzeit mit dem katalytischen Bett ist verantwortlich fiir die starke Verkokung im Fall

von /i< 5 cm.

100

Dieses Werk ist copyrightgeschitzt und darf in keiner Form vervielféltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fir den personlichen Gebrauch.



80 - X

¢ C4R2
C H,Selektivitat

60 e

T 404
CO Selektivitat
20
C,HAusbeute
0 T ¥ T ! T . T

5 6 7 8
C4R2-Einlasshéhe Uber der Fritte [cm]

Abbildung 66: C4R2-Umsatz und Selektivititen von 1,3-Butadien, CO, und Ausbeute von 1,3-
Butadien in Abhdngigkeit der C4R2-Einlasshohe iiber der Fritte: 5,5 Vol.-% C4R2, Stromungsge-
schwindigkeit u,= 2,14 (0,300 SLPM), Sauerstoff/C4R2-Verhiltnis: 2, 540 °C.
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Abbildung 67: Umsidtze der einzelnen Bestandteile des C4R2 in Abhidngigkeit der C4R2-
Einlasshohe tiber der Fritte. Reaktionsbedingungen: 5,5 Vol.-% C4R2, Stromungsgeschwindigkeit
u= 2,14 (300 ml /min, bei 23 °C), Sauerstoff/C4R2-Verhéltnis: 2, 540 °C.

Langere Kontaktzeiten begiinstigen Koksablagerungen. In der Regenerationszone wird viel Sau-
erstoff zum Abbrennen des Kokses verwendet und steht nicht mehr zum Auffiillen von Gittersau-
erstoff zur Verfligung. Folglich steigt die Selektivitit zu CO, und jene zu 1,3-Butadien sinkt. Fiir

die Fille A< Scm kann kein Gleichgewicht zwischen Koksabbrand in der Regenerationszone
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und den neu hinzukommenden Ablagerungen in der Reaktionszone erreicht werden. Verstérkt
wird dieser Effekt dadurch, dass auch die Regenerationszone bei niedrigeren Einlasshohen kleiner
wird und somit auch die Kontaktzeit des Sauerstoffs zur Regeneration verringert wird. Daher wird
der Katalysator immer weiter deaktiviert. Im Bereich /;,= 5,5 cm-7 cm erreicht der TZFBR ei-
nen stationdren Zustand. Sowohl der Umsatz des C4R2 als auch die Selektivititen der Reaktions-
produkte variieren in diesem stabilen Bereich lediglich um 3 %. Ein &hnlich stabiler Bereich
konnte auch fiir die Verwendung des Buten-Gemischs mit dem gleichen Katalysator im TZFBR
beobachtet werden (sieche Kapitel 6.1 und [14] ). Im optimalen Bereich von /4, ist die Kontakt-
zeit der Kohlenwasserstoffe in der Reaktionszeit lang genug, um hohe Umsitze zu erzielen, aber
immer noch gering genug, um eine zu starke Verkokungen auf den Katalysatorpartikeln zu ver-
meiden. Zusatzlich ist die Kontaktzeit des Sauerstoffs in der Regenerationszone lang genug, um
sowohl den Gittersauerstoff aufzufiillen, als auch die Verkokungen auf dem Katalysator zu oxi-
dieren. Im Fall von A;,= 8 cm ist die sehr geringe Kontaktzeit der Kohlenwasserstoffe mit dem
katalytischen Bett fiir den Einbruch des C4R2-Umsatzes verantwortlich. Zudem werden nur ge-
ringe Mengen des Katalysators reduziert und die Verkokung ist ebenfalls gering, weshalb in der
Regenerationszone nur wenig Sauerstoff verbraucht wird. Molekularer Sauerstoff erreicht die

Reaktionszone und die Totaloxidation lauft ab, was die hohe Selektivitit zu COy erklart.

Der Umsatz der einzelnen Kohlenwasserstoffe als Funktion der Einlasshohe ist in Abbildung 67
gezeigt. Alle Komponenten verhalten sich wie der C4R2-Umsatz in Abbildung 66. Allerdings
wird der Umsatz des n-Butans von den Variationen der Einlasshohe am meisten beeinflusst. Der
Umsatz von n-Butan sinkt von A= 5,5 cm zu A= 5 cm um 10 %, was mehr als doppelt so
hoch wie die Umsatzeinbullen der Butene (4,5 %) ist. Wie bereits erwéhnt, verkokt der Katalysa-
tor bei A= 5 cm. Dementsprechend hat die Deaktivierung des Katalysators einen deutlich gro-
Beren Einfluss auf den Umsatz des n-Butans als auf den der Butenen. Auch bei /i,= 8 cm weicht
der Umsatz des n-Butans von denen der n-Butene ab. Wahrend der Umsatz der n-Butene noch ca.

40 % betrigt, bricht der Umsatz des n-Butans auf 0,9 % ein.
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Einfluss des Sauerstoff/C4R2 Verhaltnisses:
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Abbildung 68: C4R2-Umsatz und Selektivititen von 1,3-Butadien, CO, und Ausbeute von 1,3-
Butadien als Funktion des Sauerstoff/C4R2-Verhiltnisses. Reaktionsbedingungen: 5,5 Vol.-%
C4R2, Stromungsgeschwindigkeit u,= 2,14 (0,300 SLPM), C4R2-Einlasshohe: 6 cm, 540 °C.
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Abbildung 69: Umsitze der einzelnen Bestandteile des C4R2 als Funktion des Sauerstoff/C4R2-
Verhiltnisses. Reaktionsbedingungen: 5,5 Vol.-% C4R2, Stromungsgeschwindigkeit u,= 2,14
(0,300 SLPM), C4R2-Einlasshohe: 6 cm, 540 °C.

Die Produktverteilung und der Umsatz des C4R2 als Funktion des Sauerstoff/C4R2-Verhéltnisses

ist in Abbildung 68 dargestellt. Der C4R2-Umsatz steigt mit steigendem Sauerstoffanteil kontinu-

ierlich an, allerdings k

ann der Graph in zwei Bereiche unterteilt werden. Von einem Verhéltnis
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von 1,3 bis zu einem Verhéltnis von 2,0 steigt der Umsatz stark um 42,3% an. Bei hoheren Ver-
héltnissen als 2,0 nimmt der Umsatz nur noch sehr moderat zu (von 2,0 auf 2,2 um 1,2%). Zur Er-
lauterung dieses Verhaltens ist in Abbildung 70 der Umsatz des C4R2 bei verschiedenen Sauer-
stoff/C4R2-Verhéltnissen in Abhdngigkeit der Zeit gezeigt.
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Abbildung 70: Umsitze des C4R2 bei unterschiedlichen Sauerstoff/C4R2-Verhéltnissen in Ab-
hingigkeit der Zeit. Reaktionsbedingungen: 5,5 Vol.-% C4R2, Stromungsgeschwindigkeit
u-= 2,14 (0,300 SLPM), C4R2-Einlasshéhe: 6 cm, 540 °C.

Fiir ein Verhiltnis von 1,3 nimmt der Umsatz des C4R2 von 65 % nach 5 min auf 43,2 % nach
107 min nahezu exponentiell ab. Im Fall der Verhéltnisse 1,4 und 1,6 nimmt der Umsatz langsa-
mer ab und folgt eher linearem Verhalten. Bei einem Verhéltnis von 2 erreicht der TZFBR nach
ca. 40 min einen stationdren Zustand. Ab diesem Verhéltnis wird ein Gleichgewicht zwischen Ka-
talysatorregeneration und Reaktion erreicht. Bei einem Sauerstoff/C4R2-Verhiltnis < 2,0, kann
der Katalysator nicht ausreichend regeneriert werden. Durch Verkokung und Reduktion wird die-
ser immer weiter deaktiviert. Wird das optimale Verhéltnis von 2 iiberschritten, gelangt in der
Regenerationszone nicht bendtigter Sauerstoff in die Reaktionszone. Der molekulare Sauerstoff
unterstiitzt die Totaloxidation in der Reaktionszone, wodurch die Selektivitit zu COy stirker an-
steigt (Abbildung 68). Der gleiche Grund kann auch fiir die niedrigeren Umsatzzuwichse bei
Verhiltnissen iiber 2 angefiihrt werden. Durch die hoéhere Reaktivitit des produzierten
1,3-Butadiens, wird dieses vornehmlich von dem {iberschiissigen molekularen Sauerstoff oxidiert.
Hierdurch bleibt der Umsatz des C4R2 unberiihrt, weshalb dieser iiber Verhiltnissen von 2,0 nur
geringfiigig steigt. Die geringere Selektivitdt zu 1,3-Butadien bei einem Verhéltnis von 2,0 stiitzt

diese These zusétzlich.
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Die Umsitze der einzelnen C4-Spezien in Abhdngigkeit des Sauerstoff/C4R2-Verhiltnisses ist in
Abbildung 69 dargestellt. Sowohl der Umsatz der einzelnen n-Butene als auch der Umsatz des
n-Butans steigt bis zu dem optimalen Verhiltnis von 2,0 an. Wéhrend der Umsatz aller Butene
zusammengenommen auch bei hoherem Verhéltnis weiter ansteigt, sinkt der n-Butan-Umsatz
leicht. Besonders hervorzuheben ist der auffillige Anstieg des n-Butan-Umsatzes um 13,7 % von
einem Verhiltnis von 1,8 auf 2. Wie fiir Abbildung 70 bereits beschrieben, deaktivieren Koksab-
lagerungen den Katalysator bei Verhiltnissen kleiner als 2,0. Offenbar reichen bereits geringe
Mengen an Kohlenstoffablagerungen, um die Aktivitit des Katalysators gegeniiber dem n-Butan
deutlich zu senken. Das n-Butan reagiert wesentlich empfindlicher auf Verkokungen als die n-
Butene. Das ist wahrscheinlich auch der Grund, warum fiir n-Butan [6-8] ein optimaler Punkt fiir
hiner beobachtet wird, wéihrend fiir n-Butene und fiir C4R2 ein stabiler Bereich fiir 4, zu erken-
nen ist. Die Toleranz der n-Butene gegeniiber Deaktivierung durch Koksablagerungen ist verhélt-

nismiBig hoch und macht sich erst bei sehr starken Ablagerungen bemerkbar.
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Abbildung 71: Vertikales Konzentrationsprofil mit Volumenprozentanteil von 1,3-Butadien, COy
und O, in Abhéngigkeit der Kapillarhohe iiber der Fritte. Reaktionsbedingungen: 5,5 Vol.-%
C4R2, Stromungsgeschwindigkeit u,.= 2,14 (0,300 SLPM), Buten-Einlasshohe: 5 c¢cm, 540 °C,
Sauerstoff/C4R2-Verhaltnis: 2.

Das vertikale Konzentrationsprofil in Abbildung 71 zeigt, dass der molekulare Sauerstoff auch im
Fall des C4R2 vollstdndig in der Regenerationszone verbraucht wird. Aufgrund von Koksabbrand
entstehen in der Regenerationszone Kohlenstoffoxide. In der Reaktionszone wird 1,3-Butadien in
der Abwesenheit von molekularem Sauerstoff erzeugt, was einen Mars-Van-Krevelen-
Mechanismus nahe legt. In der Reaktionszone bleibt die Konzentration an COy konstant, weshalb

der Gittersauerstoft des Katalysators wahrscheinlich hauptsiachlich zur ODH von n-Butan oder n-
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Butenen verwendet wird. Gleiches wurde sowohl fiir das Buten-gemisch (Kap. 6.1 und [14]) als

auch flir n-Butan (Kap. 5.5 und [7]) gefunden.
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8 Zusammenfassung und Ausblick

Aufgrund der Umstellung vieler Steamcracker auf kiirzere Kohlenwasserstoffe als Edukt, sinkt
weltweit das Angebot an 1,3-Butadien, welches bei der Verwendung von Naphtha in Steam-
crackern als Nebenprodukt anfillt. Die erwartete, steigende Nachfrage an 1,3-Butadien sowie die
hohe Verfiigbarkeit von Erdgas und der daraus resultierende geringe Preis, machen eine 1,3-
Butadien-Produktion aus n-Butan wirtschaftlich attraktiv. Daher wurde im Zuge dieser Arbeit ein
Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor (TZFBR) zur Dehydrierung und oxidativen Dehydrierung aus-
gelegt, aufgebaut und mit verschiedenen Katalysatoren als auch unterscheidlichen
C4-Kohlenwasserstoffen getestet. Bei einem Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor (TZFBR) werden
der Kohlenwasserstoff und der Sauerstoff an unterschiedlichen Positionen in die Wirbelschicht
geleitet. Hierdurch konnen unterschiedliche Reaktionen in getrennten Bereichen der gleichen
Wirbelschicht durchgefiihrt werden. Aufgrund des Partikelaustauschs in Wirbelschichten kdnnen
Katalysatorpartikel zwischen den Zonen ausgetauscht werden. Bei den Katalysatoren fiir die
oxidative Dehydrierung handelt es sich hauptsichlich um mit Ubergangsmetallen imprigniertes
Aluminiumoxid oder Magnesiumoxid. Fiir die Dehydrierung wurde ausschlieflich Pt auf unter-
schiedlichen Trigermaterialien verwendet. Eine Ubersicht iiber die verwendeten Katalysatoren

und den Reaktionsbedingungen ist in Tabelle 9 (Kapitel 3.3.6) aufgelistet.

Im Rahmen dieser Arbeit konnte gezeigt werden, dass Dehydrierungsreaktionen mit Pt-basierten
Katalysatoren und n-Butan im stationdren Zustand im TZFBR durchgefiihrt werden kdnnen. Da-
bei konnen ein hoher n-Butan-Umsatz und hohe Ausbeuten an 1,3-Butadien erreicht werden. Ver-
antwortlich hierfiir ist die Zwei-Zonen-Technologie des Reaktors. Sie ermoglicht simultane Kata-
lysatorregeneration und Reaktion in einem Reaktor. Deaktivierende Koksablagerungen konnen
somit auf ein sehr geringes Niveau begrenzt werden und bilden keinen limitierenden Faktor fiir
den Katalysator. Als vielversprechendster Katalysator fiir die Dehydrierung konnte ein
Pt-Sn-MgAl,0O4-Katalysator identifiziert werden. Wahrend einer Langzeitmessung konnten im
TZFBR mit diesem Katalysator Ausbeuten an dehydrierten C4-Verbindungen von iiber 32 % mit
einer Selektivitit zu diesen von 84 % erreicht werden. Andere Tragermaterialienmaterialien als
MgAl,O., insbesondere Al,O;, zeigen deutlich geringere Selektivititen und Ausbeuten. Allerdings
ist die 1,3-Butadien-Ausbeute bei der Dehydrierung sehr gering, weshalb zur 1,3-Butadien-
Synthese weitere Reaktionsschritte ndtig wéiren. Gesteigert werden kann die 1,3-Butadien-
Ausbeute bei der Dehydrierung durch Erhéhung der Temperatur. Dies hatte allerdings ein mit
dem aktuellen Wissensstand nicht erkldrbares, stufenweises Altern des Katalysators zur Folge.

Nichts desto trotz kann festgehalten werden, dass der TZFBR anderen Reaktortypen, wie Festbett-
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oder normalen Wirbelschichtreaktoren, im Fall der Dehydrierung von n-Butan deutlich {iberlegen

1st.

Das Problem der geringen 1,3-Butadien-Ausbeute bei Dehydrierungen kann bei der oxidativen
Dehydrierung mit der geeigneten Katalysatorwahl vermieden werden. Im Rahme dieser Arbeit
wurde eine Vielzahl an Katalysatoren fiir die oxidative Dehydrierung synthetisiert und getestet.
Als Tragermaterial wurde sowohl Aluminiumoxid als auch Magnesiumoxid verwendet. Im All-
gemeinen konnte dabei festgestellt werden, dass Aluminiumoxid als Tragermaterial fiir die
oxidative Dehydrierung von n-Butan ungeeignet ist. Oftmals zeigten die auf Aluminiumoxid auf-
gebrachten Ubergansmetalloxide keine hohere Aktivitit als das Trigermaterial selbst. Gut illus-
triert werden konnte dies an Vanadium als aktiver Hauptkomponente. Mit Aluminiumoxid als
Tréagermaterial konnte weder eine nennenswerte Ausbeute an dehydrierten C4-Verbindungen
noch eine hohe Selektivitdt zu 1,3-Butadien festgestellt werden. Wurde jedoch als Tragermaterial
Magnesiumoxid verwendet, zeigte sich ein gdnzlich anderes Verhalten des Vanadiums. Der Um-
satz und die Selektivitit zu 1,3-Butadien nahmen um ein Vielfaches zu. So lag die Ausbeute an
1,3-Butadien mit Magnesiumoxid als Tridgermaterial mit 22,4 % deutlich {iber der Ausbeute mit
Aluminiumoxid als Trigermaterial mit knapp 1 %. Folglich wurde bei den Aluminiumoxid-

getragerten Katalysatoren auf eine weitere Optimierung der Reaktionsbedingungen verzichtet.

Katalysatoren mit Mo, V oder einer Mischung aus beiden Metallen auf Magnesiumoxid wurden in
Parameterstudien untersucht, um optimierte Betriebsbedingungen zu erhalten. Dabei konnte ge-
zeigt werden, dass beide Metalle hohe Aktivitit beziiglich der oxidativen Dehydrierung von n-
Butan zu 1,3-Butadien besitzen. Im Fall von Molybdin als einziger aktiver Komponente auf dem
Katalysator kommt es zu starken Aktivititsverlusten durch Katalysatoralterung. Vanadium als al-
leinige Komponente zeigt zwar keine Alterungserscheinungen, allerdings war die Selektivitit zu
1,3-Butadien fiir eine grofftechnische Anwendung nicht zufriedenstellend. Die Mischung beider
Metalle erzielte die mit Abstand hdochsten 1,-3-Butadien-Ausbeuten im TZFBR. Der vielverspre-
chendste Katalysator enthielt 7 Gew.-% Molybddn und 1,7 Gew.-% Vanadium. Unter optimalen
Reaktionsbedingungen konnte eine Selektivitdt zu 1,3-Butadien von 50,7 % mit einer Ausbeute
von 32,7 % im stationdren Zustand erzielt werden. Die Selektivitdt zu allen dehydrierten C4-
Verbindungen lag bei 55,4 %. Im Fall der ODH von n-Butan kann die Tatsache, dass der Gitter-
sauerstoff an der Reaktion beteiligt ist, durch den Aufbau des TZFBR genutzt werden. Somit
dient die Regenerationszone zum Auffiillen von Gittersauerstoff des Katalysators, welcher an-
schliefend in der Reaktionszone verbraucht wird. Werden in der Reaktionszone Kohlenstoffabla-
gerungen auf dem Katalysator gebildet, kann der TZFBR den Vorteil von zwei Zonen im beson-
deren Male ausspielen, da in der Regenerationszone neben der Auffiillung des Gittersauerstoffs

auch die Koksablagerungen durch Oxidation entfernt werden.
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Neben n-Butan wurden als Feed auch n-Butene und ein C4-Raffinat-2, welches Butene und n-
Butan nebeneinander enthélt, verwendet. Mit dem bereits erwédhnten Mo-V-MgO-Katalysator
wurden im Fall von reinen n-Butenen als Kohlenwasserstoff 1,3-Butadien-Ausbeuten von 54 %
erreicht. Der Einfluss der Reaktionsbedingungen auf den Umsatz der n-Butene unterscheidet sich
von denen des n-Butans. Im Fall der Butene ist die optimale Hohe der Reaktionszone und der Re-
generationszone nicht genau definierbar, sondern erstreckt sich iiber einen groferen Bereich. Ver-
antwortlich hierfiir ist der geringere Einfluss der Koksablagerungen auf dem Katalysator auf die
Reaktivitit der n-Butene verglichen mit dem n-Butan. Die Verwendung des C4-Raffinat-2 besté-
tigt dies. Da Butene und n-Butan gleichzeitig in den Reaktor eingespeist wurden, konnten durch
das unterschiedliche Verhalten des Umsatzes Informationen tiber die unterschiedliche Reaktivitit
beider Komponenten in Abhdngigkeit der Reaktionsbedingungen gewonnen werden. Sofern V-
Mo-MgO-Katalysatoren verwendet wurden, werden zwei Zonen innerhalb der Wirbelschicht aus-
gebildet. Die Regenerationszone wird zum Auffiillen von Gittersauerstoff des Katalysators als
auch zur Oxidation von Koksablagerungen genutzt. Im Fall von y-Bi,MoQg als Katalysator fiir die
oxidativen Dehydrierung von n-Butenen in dem TZFBR, wird 1,3-Butadien mit einer Selektivitét

von 90 % bei einem Umsatz von 80 % erzielt.

Zur Aufklarung der Abldufe im TZFBR wurde in dieser Arbeit eine Sondenmesstechnik zur De-
tektion ortsaufgeloster Konzentrationsprofile im TZFBR entwickelt. Die vertikalen Konzentrati-
onsprofile der Gasphasenspezies konnten sowohl fiir n-Butene als auch fiir n-Butan die Auftei-
lung der Wirbelschicht, im Fall des Mo-V-MgO Katalysators, in eine Regenerations- und eine
Reaktionszone belegen. Wihrend in der Regenerationszone der molekulare Sauerstoff vollstidndig
verbraucht wurde, konnte die Bildung von Kohlenstoffoxiden beobachtet werden, was ein Indiz
fiir den Abbrand von Verkokungen in der Regenerationszone ist. In der Reaktionszone wurde 1,3-
Butadien in der Abwesenheit von molekularem Sauerstoff gebildet, was die Annahme eines Mars-
Van-Krevelen-Mechanismus stiitzt. Wird y-Bi;MoOy als Katalysator fiir die ODH von Butenen
verwendet, ist der Partikelaustausch im Vergleich zur Reaktionsgeschwindigkeit zu langsam, um
zwei Zonen innerhalb der Wirbelschicht auszubilden, obwohl die Reaktion ebenfalls einem Mars-
Van-Krevelen Mechanismus folgt. Aufgrund des hervorragenden Wérme- und Stofftransports in

Wirbelschichten, werden trotzdem hohe Ausbeuten an 1,3-Butadien erhalten.

Es konnte nachgewiesen werden, dass der TZFBR in Kombination mit hochaktiven Katalysato-
ren, welche Gittersauerstoff zur ODH von C4-Kohlenwasserstoffen verwenden, ein ausgezeichne-
tes Reaktionssystem zur 1,3-Butadien-Synthese ist. Insbesondere die Ergebnisse zur direkten Syn-
these von 1,3-Butadien aus n-Butan wiirden den Bau einer Anlage im Technikumsmafstab recht-
fertigen, um den Einfluss der Reaktorgrofe auf das Reaktorverhalten zu untersuchen. Auch die
Katalysatoren kdnnen durch weitere Additive, wie Promotoren, verbessert werden und anhand des

TZFBR in Kombination mit der Kapillartechnik deren Verhalten im TZFBR eingehend untersucht
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werden. Des Weiteren konnen zusitzliche Konzentrationsprofile und Untersuchungen zum
Partikelaustausch die Grundlage fiir die Modellierung des Systems bilden. Durch die Modellie-
rung ist es moglich Riickschliisse auf eine Anlage im industriellen Maf3stab zu erhalten, in der
Wiérme und Stofftransport aufgrund der GroBe nicht mit denen im LabormaBstab iibereinstimmen
miissen. Auflerdem kann die Modellierung Hinweise zur weiteren Optimierung der Reaktorform
und insbesondere der Form des Kohlenwasserstoff-Einlasses liefern, wodurch die Konzentrati-
onsgradienten in der Wirbelschicht verringert werden konnen. Auch die mittlere Aufenthaltsdauer
der Partikel in der jeweiligen Zone unter definierten Reaktionsbedingungen ist durch eine Model-
lierung zugénglich. Bei bekannter Kinetik konnen die optimalen Reaktionsbedingungen fiir ande-
re Reaktionen im TZFBR somit teilweise vorhergesagt werden. Die Feinabstimmung der unter-

schiedlichen Reaktionsparameter kann dadurch deutlich verkiirzt werden.
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10 Anhang

10.1 Variablenverzeichnis

14 Lockerungsgeschwindigkeit

€ Porositit der Feststoffschiittung

a, Spezifische Partikeloberflache

Pg Dichte des Gases

Ng Dynamische Viskositat des Gases

H Hohe der Feststoffschiittung

Fy Gewichtskraft der Partikel

Fp Auftriebskraft

Ds Dichte Feststoff

Apws Stromungsdruckverlust

A Apparatequerschnitt

g Gravitationskonstante

£l Porositat am Lockerungspunkt

Vg Kinematische Viskositat des Gases
Vees Volumen der gesamten Wirbelschicht (abhdngig von v )
Vs Partikelvolumen

v Stromungsgeschwindigkeit

d Charakteristische Lange

v Kinematische Viskositat

dp Durchschnittlicher Partikeldurchmesser
dp Dimensionsloser Partikeldurchmesser
dp Durchschnittlicher Partikeldurchmesser
Ar Archimedes-Zahl

v* Dimensionslose Geschwindigkeit

Q Kenngrofie der dimensionslosen Geschwindigkeit
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