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1. Einleitung und Motivation

Ethylen zahlt mit einer Nachfrage von Uber 150 Millionen Jahrestonnen zu einer der
bedeutendsten petrochemischen Basischemikalien. Uber 50 % des produzierteEthylens wird
fur die Polymerisation zu Polyethylen mit verschiedensten Eigenschaften (HDPE, LDPE,
LLDPE) verwendet. Weiterhin schlie3t sich eine umfassende Folgechemie zur Herstellung
wichtiger Zwischenprodukte wie Dichlorethan, Ethylenoxid, Ethylbenzol und Vinylacetat an.
Die Ethylenherstellung Gber das Steamcracken von Naphtha fuhrt dazu, dass der €Schnitt
neben dem Wunschprodukt Ethylen noch erhebliche Mengen an Acetylen enthélt. Der
Acetylengehalt muss in der Folge auf unter 1 ppmv reduziert werden, um eine irreversible
Desaktivierung der verwendeten Katalysatoren in den Downstreamprozessen des Naphtha
Steamcrackers und eiren Einbau von Acetylen als Copolymer zu verhindern Weiterhin sind
sicherheitstechnischeAspekte beim Transport, wie z. Bsp. im Rohrleitungssystem der Ethylen
Pipeline, oder in den Folgeprozessenzu bedenken Grofdtechnisch hat sich hierbei die
Selektivhydrierung von Acetylen zu Ethylen etabliert. Die verwendeten PdAg/Al,Os-
Schalenkatalysatoren zeichnen sich durch eine hohe Selektivitat zu Ethylen und durch eine
hohe Aktivitdt bei moderaten Prozesskedingungen aus. Neben der auftretenden
Folgehydrierung von Ethylen zu Ethan wird weiterhin die Bildung hoherer Kohlenwasserstoffe
(Grundle) beobachtet, die zu einer Blockierung der Aktivzentren und somit zu einer
Desaktivierung der Katalysatoren fihrt. Obwohl es sich bei der selektiven Hydrierung von
Acetylen an PdAg/Al,Oz-Schalenkatalysatoren um eine ausgereifte und gut erforschte
industrielle Reaktion handelt, besteht weiterhin grof3es Interesse an der Optimierung dieses
Systems. Wiinschenswert ist eine Steigerung der Ethylenselektivitat und damit verbunden
eine erhbhte Wertschopfung des Prozesses sowie eine Verbesserung der Langzeitstabilitat.
Kommerziell verwendete Schalenkatalysatoren sind aufgrund ihrer langjahrigen Anwendung
bereits sehr hoch entwickelt und optimiert. Weitere Umsatz- sowie Selektivitatssteigerungen
bewegen sich deshalb im Bereich von wenigen Prozentpunkten. Optimierte Systeme mussen
aufgrund dessen reproduzierbar und prazise sowie unter ahnlichen Strdomungsbedingungen

wie im industriellen Einsatz getestet werden kdonnen.

Die Selektivhydrierung von Acetylen wurde in der Literatur vielfaltig untersucht, allerdings ist
dabei zu beachten, dass sehr haufig unter idealisierten bzw. industriell nicht relevanten
Bedingungen gearbeitet wurde. Dadurch lassen sich keine Ruckschlisse auf die industrielle
Machbarkeit ziehen. In den vorgestellten Untersuchungen in dieser Arbeitwird deswegen auf
eine sinnvolle Wahl der Betriebsbedingungen sowie der Katalysatorzusammensetzung

geachtet.
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Ein Ziel dieser Arbeit soll es sein die technischen Voraussetzungen fir die relevante Testung
von intakten zylindrischen Pd-Ag/Al ,Os-Schalenkatalysatoren im Labormafistab zu shaffen.
Auf Grundlage des im Arbeitskreis von Prof. Claus entwickelten Advanced TEMKINReaktors
soll dieser auf die Anforderungen der Selektivhydrierung von Acetylen unter tail-end
Bedingungen angepasst und entsprechend zum automatisierten Zapfstellenreaktor
weiterentwickelt werden. Die Validierung der Testanlage unter Verwendung von industriellen
Pd-Ag/Al ,0Os-Schalenkatalysatoren dient dem experimentellen Nachweis, um die
Sonderstellung dieses Reaktordesiga auszuarbeiten. Die Stoff und Wéarmetransportvorgange
im Advanced TEMKIN-Reaktor werden am Beispiel der selektiven Hydrierung von Acetylen in
einem mathematischen Modell abgebildet und mittels Finiter-Elemente-Methode gel6st.
Hierdurch lasst sich das komplexe Wechselspiel zwischen Stoff und Warmetransporteffekten
im Reaktor auf die Reaktion untersuchen und ein Vergleich zwischen Advanced TEMKIN
Reaktor und der urspringlichen Bauform von Temkin und Kul’kova aus dem Jahr 1969

herausarbeiten.

Neben den reaktionstechnischen Aspekten soll es sich in dieser Arbeit auch umdie
Untersuchung der Selektivhydrierung von Acetylen unter tail-end Bedingungen drehen.
Hierzu wurden die Vorteile und Mdoglichkeiten des Advanced TEMKIN-Reaktors genutzt.
Unter anderem wurde das Desaktivierungsverhalten der Katalysatoren genauer untersuchtim
speziellen soll auf Unterschiede in den Ablagerungen sowie die Aktivitats und
Selektivitatsanderungen im Laufe des Katalysatortestsin den einzelnen Reaktorabschnitten
eingegangenwerden. In detaillierten Untersuchungen sollen somit essenzielle Indikatoren fir

die Desaktivierung der palladiumhaltigen Katalysatoren ausgemacht werden.

Des Weiteren werden PdAg/Al,Os-Schalenkatalysatoren eigens prapariert, um so gezielt
verschiedene katalysatorseitige sowie reaktionstechnische Eigenschaften zu untersuchen.
Hierfur wurde der Einfluss des Reduktionsmittels, des Promotors Silber und der Schalendicke
auf die Selektivhydrierung von Acetylen betrachtet. Die Katalysatoren wurden unter anderem
mittels CO-Chemisorption, CO-DRIFT-Spektroskopie Transmissionselektronenspektroskopie
und Elektronenstrahlmikroanalyse umfassend charakterisiert, um so Ruckschlisse auf das
beobachtete Aktivitats- und Selektivitatsverhalten zu ziehen und das Verstandnis fir diese

Faktoren zu verbessern.
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2. Stand von Wissenschaft und Technik

2.1. Gewinnung und Verwendung von Ethylen

Die Entwicklung der Olefinchemie nach dem zweiten Weltkrieg ist sehr eng mit dem
energischen Aufstieg der Petrochemie verbunden. Bis dahin dominierten dieAcetylen- und
Teerchemie diesen Bereich und dienten zur Herstellung von Farben und Kunststoffeh!
Aktuell ist Ethylen eine der wichtigsten petrochemischen Basischemikalien undgilt als
Ausgangspunkt vieler wichtiger Synthesen in der industriellen Chemie. Einen Uberblick tber
die vielfaltigen Verwendungsmoglichkeiten bietet Abbildung 2.1. Hierbei ist besonders die
Polymerisation zu HDPE (high density Polyethylen), LDPE (low density Polyethylen) und
LLDPE (linear low density Polyethylen) zu erwéhnen, fur die tGber 50 % des produzierten
Ethylens verwendet werden. Weitere Zwischemprodukte der umfangreichen Folgechemie des
Ethylens sind Dichlorethan (14 %), Ethylenoxid (13 %), Ethylbenzol (7 %) und Vinylacetat-
Monomer (1 %).1?®! Der Bedarf an Ethylen im Jahr 2013 lag bei tiber 150Mio. t und es ist mit
einer jahrlichen Wachstumsrate von 3.5% zu rechnen!® Die Gewinnung von Ethylen erfolgt
vorwiegend Uber die thermische Spaltung von Naphtha im Steamcracker. Um die Bildung von
Ethylen anstelle von Ethan thermodynamisch zu beginstigen muss bei einer Temperatur
oberhalb von 750°C gearbeitet werden? Ein Verfahrensschema eines Kklassischen

Steamcrackers ist inAbbildung 2.2 dargestellt. Im Temperaturbereich von 800 °C bis900 °C

Hochdruck-
polyethylen

Polymerisation

. Niederdruck-
polyethylen

+Cl
42'{ 1,2-Dichlorethan Vinylchlorid

———— Ethylenglycol
Ethylenoxid —— Ethanolamine

+O2

———— Dioxan

_.M.{ Ethylbenzol H Styrol |—» Polystyrol

+H,0
42'{ Ethanol }—» Ester, Lésungsmittel

0 1
42% Acetaldehyd Essigsaure

» a-Olefine

i

[

» Vinylacetat

Abbildung 2.1: Verwendung des Ethylens!?

Stand von Wissenschaft und Technik Seite3



Rohgas

— Abgas

Wasserdampf
’
Naphtha n Wasser
< Pyrolysebenzin
Steamcracker
Hochdruckdampf

Pyrolysedl

Abbildung 2.2: VerfahrensflieBbild eines Naphtha Steamcrackers®

findet die Spaltung von Naphtha in Gegenwart von Wassedampf bei der
Mitteltemperatur pyrolyse statt. HOhere Kohlenwasserstoffe werden tber eine Radikalbildung
in niedermolekulare Kohlenwasserstoffe gespalten!® Das Spaltprodukt wird gequencht sowie
in das Pyrolysedl, Pyrolysebenzin und das Rohgas aufgetrendt: ® Fir die Aufarbeitung des
Rohgases werden zuerst saure Verbindungen wie, k6 und CQ,, entfernt und dieses destillativ

in die gewtlinschten Fraktionen aufgetrennt (siehe Abbildung 2.3).

v Wasserstoff, Methan

Ethylen

--| Ethylenkolonne

Ethan

Acetylen-

hydrierung Propen

Propenkolonne

Propan
Rohgas : C,4-Schnitt
Verdichter

Butankolonnen
CO,-Absorber H,S-Absorber Ethankolonne

Cs,-Schnitt

Abbildung 2.3: Aufarbeitung des Rohgases aus dem Naphtha Steamcracké?!
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Die Ausbeute an Ethylen liegt fur einen Seamcracker mit Ultrakurzzeit-Fahrweise bei etwa
30 Ma.-%. Weiterhin entstehen erhebliche Mengen an Pyrolysebenzin (G.), C4- sowie G-
Komponenten, Wasserstoff und Acetylen!? Der Acetylenanteil im Rohgas kann auf bis zu
3 Ma.-% beziffert werden, wobei fur die Weiterverarbeitung jedoch haufig acetylenfreies
Ethylen bendtigt, da Acetylen als Katalysatorgift in den downstream Polymerisationsprozessen
wirkt. Weiterhin ist di e Verwendung eines acetylenhaltigen Ethylenfeedstocks mit erheblichen
Sicherheitsrisiken verbunden wodurch der Gehalt im C,-Schnitt auf unter 1 ppmv gesenkt

werden muss.

Hierflr bieten sich drei Moglichkeiten, um technisch reines Ethylen zu gewinnen. Aus
Sicherheitsgrinden wird das kryogene Verfahren, bei dem Acetylen (Siedepunkt-84 °C)
auskondensiert und dem Sumpf entnommen wird, nicht technisch praktiziert.! Die

Extraktion Uber N-Methylpyrrolidon (NMP) oder Dimethylformamid (DMF) bietet eine

weitere Mdoglichkeit, Acetylen zu entfernen. Allerdings ist der Prozess durch die damit
verbundene Rickgewinnung des Losungsmittels sowie durch den Verlust an Lésungsmittel
und gesundheitlicher Bedenken nur dann wirtschaftlich rentabel, wenn das Acetylen vor Ort
der Wertschopfungskette zugefiihrt wird.["! Technisch hat sich allerdings der Prozess der
Selektivhydrierung von Acetylen an PdAg/Al,Os-Schalenkatalysatoren etabliert, da die

Wertschopfung an Ethylen Uber diese Variante gesteigert werden kann.
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2.2. Selektivhydrierung von Acetylen

Wie im vorherigen Abschnitt beschrieben hat sich die Selektivhydrierung von Acetylen als
Prozess der Wahl zur Herstellung von polymergrade Ethylen aus den C,-Schritt eines
Naphtha Steamcracker etabliert. Das komplexe Reaktionsnetzwerk ist inAbbildung 2.4
dargestellt. Neben der gewunschten Umsetzung von Acetylen zu Ethylen treten weitere
Parallel- und Folgereaktionen auf. Dabei kommt es zur Bildung von unerwinschten
Nebenprodukten wie Ethan, G-Komponenten und héheren Kohlenwasserstoffen, welche als

Griindle bezeichnet werden.

CoHy ()
CoHy (@)

H H
~---- CaHs <2 o H, (ads)—2— C,H, {ads)
=TT CyHg Tam, | &

Grindl

CaHg (ads) = CoHs (9)

Abbildung 2.4: Schematische Darstellung des Reaktionsnetzwerks der Selektivhydrierung von Acetyldfi

Grofdtechnisch haben sich fur die Selektivhydrierung drei verschiedene Verfahren
durchgesetzt, die jeweils als heterogen katalysierte Gasphasenrealdn durchgefuihrt werden.
Hierbei wird nach der Position des Hydrierreaktors im Aufarbeitungsprozess des G-Schnittes
(siehe Abbildung 2.3) in die Rohgashydrierung, die front-end sowie in die tail-end Hydrierung
unterschieden!® * Fiir die Rohgashydrierung wird direkt das Rohgasaus dem Crackerohne
weitere Aufreinigung verwendet. Ein entscheidender Nachteil dieses Verfahrens ist die
Hydrierung des Wertprodukts 1,3-Butadien. Bei der front-end Hydrierung werden vor dem
Hydrierreaktor die Cs;- und C,-Komponenten entfernt. Der Feed enthalt allerdings noch
Anteile an Wasserstoff, Methan und Kohlenmonoxid. Durch den hohen Wasserstoffanteil von
bis zu 35 Mol-% ergeben sich schlechte Ethylenselektivtaten und bedingt drch die exotherme
Reaktion ein hohes Risiko einer lokalen HotSpot Bildung sowie einem Durchgehen der
Reaktion. Die Griunélbildung spielt aufgrund des hohen Wasserstoffanteils bei dieser
Verfahrensweise nur eine untergeordnete Rolle, was zu relativ langen Standzeiten der
Katalysatoren im Prozess fiihrt!® Der Einsatz von Kohlenmonoxid spielt in diesem Prozess
eine entscheidende Rolle. Aufgrund der Konkurrenzadsorption zu den ungesattigten
Kohlenwasserstoffen lasst sich die Ethylenselektivitat deutlich steigern. Kohlenmonoxid wirkt

hier stark moderierend.[*Y

Da sich die folgenden Untersuchungen ausschlie3lich mit der Selektivhydrierung von Acetylen
unter tail -end Bedingungen beschaftigen, wird nur auf diesen Prozess detailliert eingegangen.

Im Vergleich zur front-end Hydrierung wird der Feedstrom weiter auf gereinigt, sodass er
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lediglich die C,-Komponenten Ethylen, Acetylen und Ethan enthalt. Die Hydrierung findet
technisch in einem adiabaten Festbettreaktor mit zwei bis drei Katalysatorbetten statt. Der
zugesetzte Wasserstoffateil orientiert sich an den gewunschten Acetylenumséatzen und liegt
im Bereich eines molaren H/C,H, Verhaltnisses von 1.5 bis 2. Durch die Verwendung eines
mehrschichtigen Reaktorbettes kann der Wasserstoff Uber eine Zwischeneinspeisung
zugefuhrt werden. Ein Flie3bild der grof3technischen Selektivhydrierung von Acetylen unter
tail-end Bedingungen ist in Abbildung 2.5 aufgezeigt. Die Betriebsparameter sind dabei stark
von der Zusammensetzung der G-Fraktion des Crackers und den Anforderungendurch die
anschlieRenden downstream Prozesse abhéngig. Typischeeise wird der Feedstrom auf 20°C
bis 150 °C temperiert und die Reaktion bei einem Druck von 15 bar bis 40 bar sowie einerGas
Hourly Space \elocity (GHSV) von 1000 h™ bis 5000 h™* gefahren!* Durch den geringeren
Wasserstoffanteil im Vergleich zur front-end Hydrierung kann das Sicherheitsrisiko einer Hot-
Spot Bildung reduziert werden. Nachteilig wirkt es sich allerdings auf die Katalysatorstandzeit
aus, da eine \verstarkte Grindélbildung beobachtet wird. Bedingt durch die
Katalysatordesaktivierung ergeben sich Zykluszeiten von etwa 6 bis 12 Monate, wonach sich
eine Katalysatoregeneration anschliel3t. Die Verwendung einer parallelen Reaktoreinheit
puffert méglich e Produktionsausfalle ab!*? Industriell werden fiir die tail -end Hydrierung Pd-

Ag/Al ,0s-Schalenkatalysatoren eingesetzt.

zur parallelen Reaktoreinheit,
die regeneriert wird oder

m in Reserve steht

Y

Dampf

)

Kondensat 4

P

h 4

selektivhydriertes
Produkt

F z

Wasserstoff/
Hydriergas

\_/

Griindl

o Heie-

kalte C.-
oder C, - Fraktion

Abbildung 2.5: FlieRbilder der grof3technischen Selektivhydrierung von Acetylen unter taitend Bedingungen

unter Verwendung eines Mehrschichtreaktors*?
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2.2.1.Mechanistische Betrachtungen zur Selektivhydrierung von Acetylen

Grundlagen zum Mechanismus, der Kinetik und den Katalysitoren fur die Selektivhydrierung
von Acetylen wurden unter anderem von Bond et al. [*¥ sowie Sheridan [***! und Tamaru **
'8 erarbeitet. Das komplexe Reaktionsnetzwerk bestehend aus der gewiinschten Hydrierung
von Acetylen zu Ethylen sowie aus Parallel und Folgereaktionen ist in Abbildung 2.4
(Abschnitt 2.2) dargestellt. Die wichtigsten Reaktionen inklusive der Reaktionsenthalpien sind

in Gleichung (2.1) bis (2.7) zusammengefasst.

. g *

( #k#( ( w  (# #( YO PXFT (2.2)
.. =

( ##( o wy  (# #( yo  opdpr, @2
.. =

(# #( ( wo  (# #( Yo p 08— | (2.3)

Yy O 0T ,..*‘ (2.4)
QU Hk#( ( wwy (# #( #( # W |
< E *

U ##( ¢ wo  (# O #( #( # y o Tk, @9
. L _ E *

QU #k #( ¢( wam (# #( #( #( AEO yo o te—, @9

CU##( ¢( wa (# #( #( #( O0AT OY©O  toedp—, @0

Die Selektivhydrierung von Acetylen wurde in der Literatur umfassend unter Verwendung
verschiedenste Reaktionsbedingungen aber auch unter Verwendung von modernster
Dichtefunktionaltheorie (DFT) untersucht. Dabei werden sowohl mechanistische Ansatze nach
Rideal-Eley als auch nach Langmuir-Hinshelwood diskutiert, wobei der zuletzt genannte
Mechanismus als am wahrscheinlichsten erachtet wird!***! Acetylen adsorbiert an der
Katalysatoroberflache und reagiert dann Uber eine stufenweise Wasserstoffaddition zu

Ethylen, was nach einem Horiuti-Polanyi-Mechanismus beschrieben werden kann!?¥

Entscheidend fur die sehr guten Selektivitdten zu Ethylen an palladiumhaltigen Katalysatoren
ist die Adsorptionsstake von Acetylen.Es wird eine deutlich starke Adsorption von Acetylen
im Vergleich zu Ethylen an der Palladiumoberflache postuliert, wodurch sich eine

thermodynamisch regulierte Selektivitat begrinden lasst. Die Gleichgewichtskonstante fur
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Acetylen an Palladium ist etwa um das 2000-fache gréRer als fiir Ethylen.*® Die Adsorption
von Ethan lasst sich hierbei vernachlassiger? Spektroskopisch wurden fir Acetylen und
Ethylen verschiedene Adsorbatspezie nachgewiesen!?® Diese kénnen sowohl assoziativ als
auch dissoziativ vorliegen und sind fir Acetylen an Palladium in Abbildung 2.6 dargestellt.
Die selektive Hydrierung erfolgt Uber die Vinylspezies welche ausgehend von der -
gebundenen Uber die did-gebundene Spezies entstehtDie Bildung von Ethan wird Uber die
mehrfach gebundenen Intermediate wie Ethyliden und Ethylidin diskutiert. Diese
Zwischenstufen werden ebenfalls fir die Adsorption von Ethylen beobachtet?® Der
Vinylspezies werden unterschiedliche Rollen zugeteilt: So wurde zum einen Uber
guantenmechnische Berechnungen und kinetische Untersuchungen gezeigt, dass die Bildung
von Ethylen ebenfalls tiber diee Spezies ablauftt™® 2?2 Zum anderen galt die Vinylspezies als

Vorlaufer firr die C4- und Griinélbildu ng.[2"2®

ﬁHz c|:H3 (|)H3 |C“H ﬁHz
HC=CH HC=CH CH CH C C ¢
i P4 H £ % £4% 4 4 )

T-Spezies o-Spezies Vinyl Ethyliden Ethylidin  Acetylid Venyliden

Abbildung 2.6:  Adsorptionsformen von Acetylen an Palladium[2°!

Ein erster Mechanismus der Hydrierung von Acetylen an Palladium wurde von Bond ¢ al. [**
aufgestellt, wobei man sich an den Arbeiten von Sheridan ¥ zur nickelkatalysierten
Hydrierung orientierte. Ein di-U-gebundenes Vinylradikal wird als Zwischenprodukt fur die
Bildung einer di-G-gebundene Ethylenspezies postuliert, welche entweder von der
Katalysatoroberflache  desorbiert, oder zum Ethan  weiterhydriert  wird. Die
Wasserstoffaktivierung, bzw. woher der bendtigte Wasserstoff fur die Reaktion stammt wird

nicht weiter erortert.

H,C == CH = H,C — CH
| \ / -
C2H4 - HQC — CH2 k Lo CzHS
i 4

'k *

Abbildung 2.7:  Mechanismus der Selektivhydrierung von Acetylen nactBond et al.’*%.
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Hierfir sind in der Literatur mehrere Ansatze bekannt. Die Wasserstoffadsorption an
Palladium verlauft dissoziativ. Weiterhin wird die Bildung von wasserstoffreichen U
Palladium- (UPdH,; 0.6<x<1) und wasserstoff armen b-Palladiumhydridphasen (b-PdH,;

0.03<x<0.1) beobachtet. Der Wasserstoff muss dafir dissoziativ auf der Palladiumoberflache
vorliegen und wird in die Oktaederlicken des kubisch flachenzentrierten (fcc) Metallgitters

eingebaut, was zu einer Ausdehnung des Palladiumgitters fiihrt und die strukturellen sowie
elektronischen Eigenschaften des Palladiums beeinflusst£®3*? Dies konnte durch DFT
Rechnungen bestatigt werden!®3? Diese Art von Wasserstoff wird firr die Totalhydrierung

von Acetylen zu Ethan ‘erantwortlich gemacht und ist deutlich unselektiver als an der
Palladiumoberflache adsorbierter Wasserstoff>*3* Wie spektroskopische Untersuchungen

(39 mittels XAS und DFT-Rechnungen von Teschner et al*¥ zeigen, wird die

von Tew et al.
Bildung einer unselektiven b-PdH-Phase mit sinkender Palladiumpartikelgré3e unterdriickt.
Die relative Anzahl der Zwischengitterplatze nimmt durch ein steigendes Verhéltnis von
Palladiumoberflaichen- zu Palladiumbulkatomen mit sinkender PalladiumpartikelgroRe ab.
Weiterhin lasst sich de Palladiumhydridbildung durch die Zugabe des Promotors Silber

verhindern, wie von Zhang et al. [*! mittels TPR untersucht.

%! auf der Grundlage von **C-

Ein weiterer Mechanismus wurde von Margitfalvi et al. !
Markierungsexperimenten in der Acetylenhydrierung im ethylenhaltigen Feed an Palladium
black postuliert (Abbildung 2.8). Unter Verwendung von **C-Acetylen konnte gezeigt werden,
dass bei geringen Acetylenpartialdriickenund hohen Wasserstoffpartialdriicken die Bildung
von Ethan, ausgehend von Ethylen,und die Bildung von C,;-Kohlenwasserstoffen begunstigt
ist. Durch Erhdhung des Acetylenpartialdruckes wird dieser Reaktionspfad unterdriickt und
die Bildung von Ethan wird auf eine Totalhydrierung von Acetylen Uber eine Ethylidinspezies
zurtickgefliihrt. Entsprechend ergibt sich derpostulierte Mechanismus nachAbbildung 2.8. Die
Ethanbildung verlauft wie beschrieben Uber eine Ethylidinspezies(ll) . Ausgehend von di-0-
gebundenem Acetylen (IV) lasst sich die Bildung von Oligomeren erklaren, ebenso wie die
Bildung einer Vinylspezies (V) durch Wasserstoffaddition. Ausgehend von dieser Spezies V
wird die Bildung von Ethylen, aber auch die Bildung von Ethan Uber eine Ethylidenspezies
(1) beschrieben. Die Bildung von Ethan ausgehend von Acetylen wir durch AFAmmar und

*l sowie DFT-Berechnungen® zeigen

Webb 7 gestiitzt. Experimentelle Untersuchungen !
allerdings, dass die Totalhydrierung an mit Silber promotierten Palladiumkatalysatoren

vernachlassigt werden kann.

Weiterhin wird in der Literatur die Auswirkung der Ablagerung von hoheren
Kohlenwasserstoffen auf der Katalysatoroberflache diskutiert. Diese werdenals Ursache fir

einen
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c|;H3 ’ CHs (|:H3
CyHs (9) :
1 2B *——> CH —= CH, — CyHg(g)
“ /*'Jc‘* Il I % % *
H
HC==CH Ti

/\

(CoH) --% (Cy) --*

\/

Oligomere

Abbildung 2.8: Mechanismus der Selektivhydrierung va Acetylen nach Margitfalvi et al. %,

einen Spillover-Effekt sehen wobei dissoziativ adsorbierter Wasserstoff von der
Metalloberflache iiber diese Ablagerungen zum Trager transportiert wird!*? Der Spillover-
Wasserstoff dient der Hydrierung von Ethylen zu Ethan. Durch diesen Effekt lasst sich die
steigende Ethanselektivitat im Laufe der Katalysatorstandzeit erklaren. Weiterhin steht durch
die Bildung von hoheren Kohlenwasserstoffen auf der Katalysatoroberflache mehr Wasgstoff

fur die Hydrierung von Ethylen zur Verfiigung. [4**%

Auf Grundlage der beobachteten Effekte und Einflisse der kohlenstoffhaltigen Ablagerungen
CH, auf der Katalysatoroberflache, wurden in der Folge differenzierte mechanistische
Anséatze postuliert. So gehen AlAmmar und Webb ¥ von der Anwesenheit von drei
Aktivzentren aus. An Zentrum | verlauft die selektive Hydrierung von Acetylen zu Ethylen, an
Zentrum |l die Totalhydrierung zu Ethan und an Zentrum Il die Hydrierung von Ethylen zu
Ethan iiber Spillover-Wasserstoff. Borodzinski et al. [* definierten aus ihren Arbeiten zwei
Aktivzentren: Aktivzentrum A fur die Umsetzung von Acetylen und Aktivzentrum E fur die
Hydrierung von Ethylen. Grundlage hierfir sind kinetische Untersuchungen an Pd/ALOs-
Katalysatoren, wobei die Umsatzrate an Acetylen unabhé&ngig vom steigenden
Ethylenpartialdruck und einer verstarkten Ethanbildung ist. Weiterfiihrende Untersuchungen

[45]

von Borodzinski et al. zur Abhangigkeit des Wasserstoffpartialdrucks sowie die

Erkenntnisse von AFAmmar et al. ¥7, dass im stationaren Zustand etwa 93 % der

Palladiumoberflache durch eine GH,-Phase beleckt sind, fihren zu einem komplexen
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11]

Aktivzentrenmodell bestehend aus drei Aktivzentrenvon Borodzinski et al. **. Schematisch

ist dieses Modellin Abbildung 2.9 dargestellt. Durch die Ablagerung von GH, und Polymeren
auf der Metalloberflache kommt es zu einer Ausbildung von Zwischenrdumen mit
unterschiedlichen GrofRen. Aus sterischen Grunden ist an Rtivzentrum A lediglich die
Adsorption von Acetylen und Wasserstoff mdglich welche zu Ethylen, Ethan oder 1,3
Butadien reagieren. Dieses Aktivzentrum lasst sich nochmals in ein Zentrum A und A,
unterteilen. In Folge von einer Konkurrenzadsorption von Acetylen und Wasserstoff findet an
A, die selektive Hydrierung von Acetylen zu Ethylen und die G-Bildung statt. Das
Aktivzenrum A, ist kleiner als A;, adsorbiertes Acetylen wird hierbei Uber Spillover-
Wasserstoff hydriert. Aktivzentrum E ist grof3er und erlaubt eine Adsorption von Acetylen,
Wasserstoff und Ethylen. Am Aktivzentrum E findet bevorzug die Hydrierung von Ethylen,
welches als Ethylidin an der Oberfliche gebunden ist, zu Ethan statt. Ein weiteres
Aktivzentrum Es fur die Hydrierung von Ethylen dber Spillover-Wasserstoff auf dem

Tragermaterial wird von Borodzinski et al. 1! diskutiert.

E site A sites E site

N

Abbildung 2.9: Reaktionsmechanismus nach Borodzinski et al**.

2.2.2.Bildung und Ablagerung von Kohlenwasserstoffen

Eine vor allem fur die industrielle Praxis relevante Nebenreaktion der Selektivhydrierung ist
die Bildung héherer Kohlenwasserstoffe durch Oligomerisierungs und
Polymerisationsreaktionen von 1,3-Butadien, welches als Precursorverbindung angesehen
wird. Hierbei unterscheidet man zwischen gasformigen und flissigen Kohlenwasserstoffen,
welche als Griindle bezeichnet werden. Im Reaktionsverlauf werden dieGrindle zu festen

Koks umgewandelt.® Weiterhin wird die Bildung von Benzol beobadtet.[*” Die
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beschriebenen Nebareaktionen fuhren zu einer Desaktivierung der Katalysatoren, worauf in

den Abschnitten 2.5 und 5.3 naher eingegangen wird.

Den Hauptbestandteil der Nebenprodukte machen mit etwa 98 % gasférmige Komponenten

aus. Hierzu sind vor allem die G;-Verbindungen aber auch mit einem geringen Anteil die Gs-

[48]

Verbindungen zu nennen!*”  LeViness konnte in seinen Arbeiten an

Palladiumkatalysatoren hauptsachlich lineare G- bis Ci4-Verbindungen mit gesattigtem sowie

49]

ungeséttigtem Charakter auf dem Katalysator nachweisen.Boitiaux et al. ' geben fiir die

Grindle ein H/C-Molverhéltnis von 1.9 an. Die entscheidende EinflussgréRe fir die Bildung
von hoheren Kohlenwasserstoffen ist das Acetylen/Wasserstofi¥/erhaltnis.  Ein

Wasserstoffliberschusguhrt zu einer reduzierten Polymerbildung, durch die Hydrierung der

Mehrfachbindungen und einer Unterdriickung des Kettenwachstums!*”

Die Bildung von 1,3-Butadien ist als entscheidender Schritt fir die Bildung hoherer

11]

Kohlenwasserstoffe zusehen Borodzinski und Bond ™! beschreiben dessen Bildung uber

einen mechanistischen Ansat, wie in Abbildung 2.10 gezeigt. Voraussetzung hierfir ist die
Reaktion von einer Vinylidenspezies mit einer “-gebundenen Acetylengezies zu einem G-
Intermediat, wie es ebenfalls fiir die Cyclisierung von Acetylen a1 Benzol postuliert wird .
Durch Wasserstofaddition an das C4H,-Intermediat kommt es zur Bildung von 1,3 -Butadien.
Mit steigendem Acetylen/WasserstoffVerhéltnis steigt die Selektivitdt zu den GC,-

46, 52]

Verbindungen an. Ahn et al. ! postulieren, dass 1,3Butadien als Vorlauferverbindung fir

die Bildung von Butenen und Grindlen fungiert.

H
/
i
C HCs=CH
L\
’ ’ ’
‘Y rY /O

. e

c—C
H(.,/ \CH 2
\_ /== CiHs

/ / [A
M Au site

Abbildung 2.10: Mechanismus der 1,3Butadienbildung nach Borodzinski et al.[*Y.
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Asplund ®¥ schlieRt aus seinen Untersuchungen an Palladiumkatalysatorengetragert auf o-
Al,O; und U-AI,O;, dass die Koksbildung liber eine Zwischenstufe an Palladium ablauft und
durch die sauren Zentren des Tragers katalysiert wird. Mit fortlaufender Reaktionsdauer
werden die Grunéle in Koks umgewandelt, was zu einer Desaktivierung der Katalysatoren
fuhrt. Wie von Webb ® gezeigt, haben diese Koksschichten mit Graphitstrukturenauch einen
positiven Effekt auf die Selektivhydrierung von Acetylen, denn es stellt sich erst nach
Ausbildung dieser Strukturen ein stationarer Zustand ein. Die Abscheidung von hdéheren
Kohlenwasserstoffen fuhrt auch zu einer Steigerung der Wasserstoffkonzentrationan der

Katalysatoroberfliche wodurch LeVines [

die Aktivitatssteigerung wahrend der
Einlaufphase erklart. Des Weiteren sollte beachtet werden, dass die Ausbildung der
Aktivzentren nach Borodzinski et al. [**! durch die Kohlenwasserstoffablagerung gewahrleistet
wird. Analog zur Palladiumhydridbildung wird durch die Abscheidung von Kohlenstoff auf der
Metalloberflache auch eine Palladiumcarbidbildung beobachtet. Der Kohlenstoff wird dabei
ebenfalls in die subsurface Region des Palladiumgitters eingebaut® Uber DFT-Rechnungen

konnten Studt et al. %>

nachweisen, dass die Adsorption von Kohlenstofitomen an
Pd(211) und die Migration in Oktaderliicken energetisch deutlich glnstiger ist, als die
Adsorption an Pd(111) und Migration in Tetraederliicken. Die Bildung von subsurface

Kohlenstoff fiihrt zu einer Unterdriickung der b-PdH-Phase!®®

, die fur die Totalhydrierung
von Acetylen verantwortlich gemacht wird. Subsurface Kohlenstoff erniedrigt die
Bindungsenergie zwischen Wasserstoff und der Palladiumoberfiche deutlich und der
Bedeckungsgrad wird verringert!®” In-situ XPS Untersuchungen von Teschner et al.[3*
zeigen, dass als Folge der Palladiumcarbidbildungdie Migration von Bulkwasserstoff an die
Katalysatoroberflache verhindert wird. Schematisch ist der Enfluss von subsurface

Kohlenstoff auf die Selektivhydrierung von Acetylen in Abbildung 2.11 dargestellt.

“Pd metal” “Pd-C”
(B-hydride) surface phase

Abbildung 2.11: Schematische Darstellung des Einflusses von subsurface Kohlenstoff auf die Selektivhydrierung
von Alkinen: blau PdC und orange PdH3*
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2.2.3.Katalysatoren fir die Selektivhydrierung von Acetylen

Im Jahre 1912 erhielt der franzdsische Chemiker Paul Sabatier (1954 - 1941) den Nobelpreis
fur Chemie fur seine Arbeiten zur Hydrierung von Kohlenwasserstoffen in Gegenwart von fein
verteilten Metallen.!®® Doch die ersten Arbeiten gehen bis auf das Jahr 1874 zurlick, wobei

Acetylen an Platin black zu Ethylen und Ethan umgesetzt wurde!™

Mit der ErschlieRung von Erddl als Rohstoffquelle und der steigenden Nachfrage an Ethylen,
stieg auch die Bedeutung der Selektivhydrierung von Acetylen stark an. Zunachst wurden
dafir hauptsachlich Nickelkatalysatoren verwendet, aber auch Eisen und Kobaltkatalysatoren

t!°9%1 Diese Katalysatoren der ersten Generation neigerzu einer starken

wurden eingesetz
Bildung von hoheren Kohlenwasserstoffen und desaktivieren entsprechend schnell. Die
Katalysatoren wurden zuséatzlich mit Schwefelverbindungen vergiftet, um die Selektivitat
weiter zu steigern.®” Die ersten Untersuchungen an Edelmetallkatalysatoren wurden bereits
in den 1920er Jahren beschrieben® Die Metalle der Gruppe VIIIB erwiesen sich fiir die
Selektivhydrierung von Acetylen als besonders giinstig.Die Sonderstellung von Palladium in
der Selektivhydrierung von Acetylen wurde erst in den 1950er Jahren von Sheridan et al.!**!
und Bond et al. *® nachgewiesen. Es wurde von einer verbesserten Aktivitat und Selektivitat
im Vergleich zu den bis dahin bekannten Systemen kerichtet, was auf ein optimales Verhaltnis
zwischen elektronischen und geometrischen Eigenschaften zuriickgefiihrt werden kani®! Ab
ungefahr 1970 verwendete man auch industriell Pd/Al,O; als Katalysator in der Aufreinigung

des G-Schnittes.

In einer Vielzahl von Arbeiten wurde der Einfluss des Tragermaterials sowie der
PalladiumpartikelgréRe auf die palladiumkatalysierte Hydrierung von Acetylen untersucht.

Untersuchungen an einem Pd{J-Al,Os-Katalysator unter front-end Bedingungen haben
gezeigt, dassmit sinkender Partikelgrof3e und damit steigender Dispersitat die spezifische
Aktivitat der Katalysatoren abnimmt. Hierbei lasst sich von einer struktursensitiven Reaktion
sprechen!®® 5 Weiterhin wurde von einer sinkenden Tendenz zur Totalhydrierung mit

kleiner werdenden Palladiumpartikeln berichtet. Dies wird von Sarkany et al. !*® durch einen
geometrischen Effekt (Ensemble Effekt) erklart. Mit steigender Dispersitat und sinkender
PartikelgréRe nimmt die Anzahl benachbarter Palladiumatome ab, sodass die Komplexierung
von Acetylen und die Bildung von Ethan tber eine Alkylspezies gehemmt wird. Ebenfalls wird
eine unterdriickte Palladiumhydridbildung, welche fiir die Totalhydrierung verantwortlich

gemacht wird, durch eine sinkende PartikelgréRe unter front-end Bedingungen diskutiert.*
Technisch wird hauptséchlich Aluminiumoxid in der U und 2-Modifikation als Tragermaterial

66-67

verwendet. Shin et al. " perichten (iber eine Modifikation des Aluminiumoxidtragers mit
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Silizium, wodurch eine verminderte Grindlbildung sowie eine Selektivitdtssteigerung zu
Ethylen durch eine unterdriickte Ethanbildung beobachtet werden konnte Ein
Selektivitatsgewinn konnte ebenfalls von Ma et al. !°® durch den Einsatz von Magnesiumoxid
als Modifikator gefunden werden. Sie erklaren ihre Ergebnisse durch eine erringerte Aciditat
des Tragers sowie durch eine Metall-Trager-Wechselwirkung (SMSI-Effekt). Dieser Effekt
wurde ebenfalls fiir Titanoxid als Tragermaterial nachgewiesen'®! Durch eine Behandlung
des Pd/TiO,-Katalysators bei Temperaturen von 500 °C in Wasserstoff kommt es zu einer
teilweisen Bededkung der Palladiumoberflache, welche sich in einer verringerten Dispersitat
bei gleichbleibender PartikelgroRBe bemerkbar macht’® In katalytischen Untersuchungen
zeigt dieser Katalysator eine geringere Aktivitat, aber eine deutlich gesteigerte
Ethylenselektivitét, als der Katalysator Pd/SiO,.[* Ein ahnlicher Effekt konnte von Kast et al.
[ fiur Palladiumkatalysatoren getragert auf Zinkoxid, Eisenoxid und Titanoxid unter tail -end

Bedingungen feststellen.

Bereits einige Jahre nach der industriellen Einfihrung von Pd/Al ,Os-Katalysatoren erfolgte
der Ubergang zu den auch heute noch in der front und tail-end Hydrierung verwendeten
promotierten Pd-Ag/Al ,0s-Katalysatoren!*? Bei einem Promotor handelt es sich um eine
Substanz, die dem Katalysator wahrend der Herstellung beigegeben wird. Der Begriff
Np mk mr mp ecfr _sd b _q j _rcglgqgafc "npmkmt cp
“"tmpuopch8tudepucgr cpB D Rolexwon Promdidien theirhaltet die
Erhdhung der Aktivitat und Selektivitdt des Katalysators fir eine bestimmte Reaktion. Dabei
wird die katalytisch aktive Oberflache des Katalysators so verédndert, dass die méglichen
Reaktionswege flr die adsorbierten Molekille, bei gleichzeitiger Dominanz einer
ausgewahlten Reaktion, minimiert werden. Die am weitesten verbreitete Art und Weise
zwischen solchen Additiven zu differenzieren, ist sie als strukturelle oder bifunktionelle
Promotoren zu beschreiben. Uberwiegend kommen dabei strukturelle Promotoren zum
Einsatz, da sie die Festkérperchemie der katalytisch aktiven Metalloberflache beeinflussen und
somit nicht an der eigentlichen katalytischen Reaktion beteiligt sind, es handelt sch um einen
geometrischen Effekt Dies ist zugleich auch der grof3te Unterscheid in Bezug auf
bifunktionelle Promotoren. Bei diesen spielt die Bindung zwischen adsorbierten
Molekilfragmenten und Atomen des Promotors eine entscheidende Rolle die elektronisch

beeinflusst wird.["?

Der Einfluss von Silber auf die palladiumkatalysierte Selektivhydrierung von Acetylen wurde
von Zhang et al. *® detailliert untersucht. Unter front-end Bedingungen wurden fiir den Pd-
Ag/Al ,Os-Katalysator deutlich héhere Ethylenselektivtaten als fir den silberfreien Pd/Al,Os-

Katalysator festgestellt. Die Aktivitdt nimmt hingegen ab. Als Ursache werden hierbei zweli
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Effekte diskutiert. Zum einen ein geometrischer oder auch Ensemble Effektgenannt. Die
Anzahl benachbarter Palladiumoberflachenatome nimmt durch die Zugabe von Silber ab,
wodurch eine Mehrfachadsorption von Acetylen und die Bildung von Palladiumhydrid
unterdrickt wird. Beide Phanomene filhren zu einer gesenkten Ethanbildung aus der
Totalhydrierung von Acetylen. Zum anderen wird auch ein elektronischer Effekt diskutiert,
welcher die Adsorptionsstarke beeinfusst. Durch einen Ladungstransfer vom Silber in die
freien 4d-Orbitale des Palladiums wird die Elektronendichte am Palladium erhéht. Hierbei
spricht man von einem Ligandeneffekt. Acetylen und Ethylen sind schwécher an der
Katalysatoroberflache gebunden unddie Desorption von Ethylen wird gefoérdert.[”® Xps [*
und XANESUntersuchungen ™ untermauern die Vermutung des Landungstransfers und
geben einen Hinweis auf eine Legierungsbildung der beiden Metalle Die DFT-Rechnungen
von Sheth et al.[*¥ bestatigen eine Abnahme der Adsorptionsenergie von Acetylen durch eine
geénderte Adsorptionsstruktur des Acetylens an der Oberflachebedingt durch die Zugabe von

Silber. Praserthdam et al. "4

fanden in ihren katalytischen Untersuchungen unter
Verwendung eines stdchiometrischen Verhaltnisses von Acetylen und Wasserstoff ahnliche
Ergebnisse. Sie erklarten eine verringerte Ethanbildung durch einen verhinderten
Wasserstofftransfer auf die Oberflache des Tragermaterials, welcher fir d¢ Hydrierung von

Ethylen zur Verfigung steht.

DFT-Rechnungen von Studt et al. " belegen den positiven Einfluss von Silber tiber eine
Berechnung der Adsorptionsenergien von Acetylen hin zu Ethan sowie der bei der
schrittweisen Addition von Wasserstoff entstehenden Intermediate Abbildung 2.12). An einer
Pd-Ag(111)-Oberflache liegt die Aktivierungsbarriere der Ethylenhydrierung O

energetisch hoher als an einer Pd(111}Oberflache. Die Desorption von Ethylen ist somit an
einer Pd-Ag(111)-Oberflache begunstigt und die Hydrierung von Ethylen zu Ethan ist

unwahrscheinlicher.

Energy (eV)

Abbildung 2.12: Uber DFFRechnungen bestimmte Adsorptionsenergien von Acetylen und Ethylen aneiner
Pd(111) und Pd-Ag(111)- Oberflache [®
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Weitere experimentelle sowie theoretische Betrachtungen berichten tber eine Anreicherung
von Silber an der Oberflache und eine Isolierung der Palladiumoberflachenatome. Grund
hierfur ist die um etwa 28 kJmol™niedrigere Segregationsenergie von Silber in PedAg-
Legierungen sowie die geringere Oberflachenspannung von Silber im Vergleich zu
Palladium.!”® Aufgrund der starkeren Bindung von Wasserstoff an Palladium im Vergleich zu
Silber kommt es in Anwesenheit von Wasserstoff zu einer Umstrukturierung der Oberflache.
Der Anteil an Palladiumoberflachenatomen steigt an, was Lovvik et al.l"! als eine reverse
Oberflachensegregation an PdAg-Legierungen bezeichnen Zhang et al. ["® studierten den
Einfluss von Silber und Gold abgeschieden auf einen 1.85 Ma.-% Pd/SiO,-Katalysator. Mit
zunehmender Bedeckung der Palladiumoberflaiche wurde eine steigende Selektivitat zu
Ethylen und eine steigende Turnoverfrequency (TOF) zu Acetylen beobachte.Sie erklarten
diese Erkenntnisse mit einem Ubergang von stark gebundenem Acetylen hin zeiner schwach
gebundenen “-Spezies. Kinetische Untersuchungen Dbelegn eine Abnahme der
Aktivierungsenergie von 12.1 kcal mol™ fiir den unpromotierten Katalysator zu 8.9 kcal mol™
fur den 1.85Ma.-% Pd/SiO,-Katalysator mit einem hohen Silberanteil. Mei et al. [

bekraftigen diese Stude Uber Monte-Carlo-Simulationen.

Die in dieser Arbeit verwendeten industriellen Pd/Al,Os-und Pd-Ag/Al,Os-
Schalenkatalysatoren bieten einen Uberblick tiber den aktuellen Stand der Technik. Die

(1280 ymfassend charakterisiet

Katalysatoren B, C und D wurden in der Arbeit von Pachulski
und die Ergebnisse sind in Tabelle 2.1 zusammengefasst. Es handelt sich hierbei um
Schalerkatalysatoren mit einer Palladiumbeladung von etwa 0.035 Ma.-% und abweichenden
Silberbeladungen. Katalysator D stellt eine silberfreie Varante von Katalysator C dar. Die
beste Langzeitstabilitat wurde hierbei fir den Katalysator C gefunden, was mit einer sehr
guten Verdinnung der Palladiumoberflache durch Silber begriindet wurde. Umfassende
kinetische Untersuchungen an diesem Katalysator erghen einen mechanismusbasierten

Hougen-Watson-Ansatz!** 81! Naheres hierzu wird in Abschnitt 4.1.3 erértert.

Neben den industriell verwendeten Pd-Ag/Al ,0s-Schalenkatalysatoren werden in der Literatur
noch weitere Systeme fur die Selektivhydrierung von Acetylen beschrieben. Als Promotoren
fur die Palladiumkatalysatoren werden unter anderem die IB Metalle Kupfer % und Gold ®*
8l sowie die Seltenerdmetalle  Europium und  Ytterbium  beschrieben!®!
Hochdurchsatzexperimente von Herrmann ® in einem 128-fach Monolithreaktor zeigten fiir
die trimetallischen Syteme PdAg-Mn/Al ,0; und Pd-Pt-Bi/Al ,0O; die besten Selektivitdten bei
hohen Acetylenumsatzen. Der Einfluss des Drittmetalls konnte von den Modellkatalysatoren
auf relevante Schalenkatalysatoren Ubertragen werden. Aber auch die Verwendung von

intermetallischen Pd-Ga-Phasenwurde ausgiebig von Ambriister et al. 5% untersucht. Die
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Tabelle 2.1:

Kenndaten der verwendeten industriellen Schalenkatalysatoren nach Pachulski et af*? 8%,

Eigenschaft Katalysator B Katalysator C  Katalysator D
Zusammensetzung
Pd [Ma.-%] 0.035 0.036 0.036
Ag [Ma. %] 0.079 0.015 -
Al,O3 [Ma. %] 99.61 99.64 99.65
SiO, [Ma. %] 0.15 0.17 0.17
COChemisorption
Ncolmolco Okar 0.45 0.09 0.65
Dispersitat D [ 0.15 0.08 0.22
d' s [nm] - . 4.2
BETOberfidche [n7 gl 6.7 12.2 12.2
Porensystem
Total [ml gkar'] 0.435 0.450 0.450
Makroporen (> 50 nm) [ml gka] 0.435 0.391 0.391
Mesoporen (5 nm { 50 nm) [ml gkar] - 0.056 0.056
Microporen (< 5 nm) [ml gyar] - - -
Mittlerer Porenradius [nm] 113.8 85.8 85.8
Porositat] [-] 0.65 0.65 0.65
Pelletdimension
Form [ zylindrisch zylindrisch zylindrisch
Hohe [mm] 45 45 45
Durchmessermm] 4.5 4.5 4.5
Schalendicke [um] 400 300 300

beobachteten Aktivitdten sind deutlich geringer im Vergleich zu Pd/Al,O;-Katalysatoren,
allerdings werden hohere Ethylenselektivitditen beobachtet, was durch eine Isolierung der
Palladiumoberflachenatome begriindet wird. Eine aus wirtschaftlicher Sicht sehr interessante
Studie prasentieren Studt et al. " die iiber DFT-Rechnungen die Adsorptionsenergien der
Methylgruppe an verschiedenen palladiumhaltigen und palladiumfreien Legierungen
bestimmten und diese gegen die jeweiligen Kosten der Metalle auftrugen(Abbildung 2.13). In
Bezug auf die erwartete Aktivitat, Selektivitit und die Rohstoffpreise der Metalle
kristallisierten sich vor allem Ni-Zn-Katalysatoren als sehr vielversprechend heraus. Erste

experimentelle Untersuchungen zeigen eine deutlich geringere Ethanbildung im Vergleich
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Abbildung 2.13: (A) Adsorptionswarmen einer Methylgruppe an der Oberflache verschiedener palladiumhaltiger
und palladiumfreier Legierungen sowie (B) die entsprechenden Kosten der Metalld”®
zum konventionellen Pd-Ag-System. Keine Aussagen werden zur Bildung weiterer
Nebenprodukte getroffen. Als Tragermaterial wurde MgAl,O, verwendet. Spanjers et al.!*”
postulierten unter Zuhilfenahme von DFT-Rechnungen eine verminderte Oligomerenbildung
fur Ni-Zn-Katalysatoren im Vergleich zum reinen Nickelkatalysator. Des Weiteren wird in der
Literatur vom System Ni-Au berichtet, welches laut DFT-Rechnungen die hochsten Aktivitaten
im Vergleich zu Ni-Ag und Ni-Cu sowie den reinen Metallen Ni und Au aufweist.®!

Untersuchungen von Nikolaev et al. [9%94

zeigen die hochsten Aktivitaten bei einem
Stoffmengenverhaltnis von Ni/ Au von rund eins. Der Auso-Niso/Al ,0O5 Katalysator zeichnet sich
durch hohe Aktivitdten und Selektivitaten im Bereich von 20 bis 64 °C aus. Im Vergleich zum
Pd-Ag/Al ,Os-Katalysator sind die beschriebenen Katalysatoren bei identischen Beladungen
von 0,02 Ma.-% konkurrenzfahig und weisen mit 36 % zu 20 % hohere Umsatze bei 20°C auf.

Es wird berichtet, dass die Katalysatoren tber 12h ein stabiles Verhalten zeigen.

Eine Selektivitdtssteigerung von industriellen Pd-Ag/Al ,0s-Schalenkatalysatoren berichteten
Herrmann et al. % durch die Impragnierung der Katalysatoren mit ionischen Fliissigkeiten
wie [BMIM][DCA]. Die hergestellten SCILI-Katalysatoren (supported catalyst with an ionic
liquid layer) zeigen eine verminderte Aktivitat, aber einen Selektivitatsgewinn durch eine
unterdriickte Ethanbildung im Vergleich zum unbehandelten Katalysator. Die beobachteten
Phanomene werden durch eine schlechte Laslichkeit von Ethylen in der ionischen Flussigkeit
begriindet. Eine Selektivitatssteigerung wurde ebenfalls von Hou et al. [*' festgestelt. Die
Hydrierung von Acetylen wurde hierbei in flissiger Phase unter Verwendung von N
Methylpyrrolidon (NMP) als Losungsmittel an Pd/SiO, untersucht. Beachten sollte man
allerdings, dassNMP als selektives Extraktionsmittel fiir die Extraktion von Acetylen aus dem
C,-Schnitt eines Naphtha Steamcrackers verwendet wird und die beobachteten hohen
Umsatze und Selektivtaten nicht auf eine katalytische Reaktion zurtickafihren sind, sondern

vielmehr durch ein physikalisches Ph&dnomen zu erklaren sind.
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2.3. Schalenkatalysatoren in der heterogenen Katalyse

Die Anforderungen an industriell verwendete heterogene Katalysatoren sind sehr hoch. Neben
den wichtigsten Eigenschaften wie Aktivitat und Selektivitat gibt es noch weitere Faktoren wie
chemische und mechanische Stabitét, eine geeignete Form sowie die Standzeif die zu
beachten sind. All diese Faktoren besitzen einen enormen Einfluss auf die Wirtschaftlichkeit

des gesamten katalytischen Prozessé$®

Grundsatzlich verwendet man in der chemischen Industrie fir Reaktionen im Festbett
Formkorper anstelle von pulverformigen Katalysatoren, um den Druckverlust im Reaktor zu
minimieren und das Warmemanagement zu verbesserni®® Eine spezielle Form stellen dabei
Schalenkatalysatoren dar, welche eingesetzt werden, um den Einfluss von Stoff und

Warmetransport auf die Reaktion zu minimieren. Hierdurch lassen sich Umsatz und
Selektivitat steuern sowie ein Sicherheitsrisiko durch eine HotSpot-Bildung reduzieren. Ein

Schalenkatalysator besteht ais einem porésen Tragermaterialvorzugsweise Aluminium - oder

Siliziumoxid . Die Aktivkomponente ist nicht gleichmafiig tber den Querschnitt des Tragers
verteilt, sondern diese konzentriert sich meist in einer dinnen aufReren Schale, entsprechend
ergibt sich der Name Schalen bzw. egg-shell-Katalysator (siehe Abbildung 2.14b). Neben dem
klassischen Schalenkatalysator gibt es noch weitere Moglichkeiten der Metallverteilung
entlang des Tragermaterials. Je nach Anforderung an den Katalysator bedingt durch die
Reaktion (Reaktionsnetzwerk, Kinetik, Stoff- und Warmetransport) bzw. den Bedingungen

unterscheidet man zwischen (sieheAbbildung 2.14): %]

(a) Durchgetrankten Katalysatoren Bevorzugt werden diese bei geringer katalytischer
Aktivitat und einer Vernachlassigung von Transportlimitierung verwendet. Roth et al.
(%8 perichteten fiir die Dehydrierung von n-Dodecan iber eine deutlich hoherer
Aktivitat an durchgetrankten Pt/Al ,Os-Katalysatorenim Vergleich zu Katalysatoren mit
einer schalenahnlichen Verteilung.

(b) SchalenkatalysatorenDie Aktivkomponente ist hauptséchlich in einer diinnen Schicht
an der auReren Oberflache der Tragerpellets angereichert. Diese Art der Verteilung ist
besonders vorteilhaft im Falle von sehr schnellen Reaktionen, wenn die
Aktivkomponente  aufgrund  von  Diffusionslimitierung im  Inneren  des
Katalysatorformlings nicht vollstédndig genutzt werden wirde. Dadurch lasst sich die
Menge an eingesetzter Aktivkomponentereduzieren. Weiterhin kann die Selektivitat
des Prozessegesteigert werden, wie z. Bsp. fur die Selektivhydrierung von Acetylen

durch eine Unterdriickung von Folgereaktionen.
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(c) Eggwhite-Katalysatoren. Die Aktivkomponente ist konzentriert auf einen Bereich
zwischen Zentrum und auRerer Oberflache des Katalysatorpellets. Die Verteilung,
welche ein Intermediat zwischen (b) und (d) darstellt, ist besonders nitzlich wenn z.
Bsp. der Bereich des Pelletzentrums diffusionslimitiert ist und die dufR3ere Oberflache
einer Vergiftung oder mechanischenAbrieb unterliegt.

(d) Eggyolk-Katalysatoren. Hierbei ist die Aktivkomponente im Kerninneren konzentriert.
Katalysatoren dieser Art stellen eine vorteilhaftere Variante vom Typ (a) dar, wenn der
auRRere Bereichdes KatalysatorsKatalysatorgiften und einem intensiven mechanischen

Abrieb ausgesetzt ist, wie z. Bsp. in der Wirbelschicht.

(a) (b) (c) (d)

Abbildung 2.14: Schematische Darstellung der haufigsten Metallverteilungen(grau) entlang eines Tragermaterials
(weiR): (a) durchgetrankter Katalysator, (b) Schalenkatalysator (eggshell catalyst), (c) Eggwhite -
Katalysator und (d) Eggyolk-Katalysator.[®: %!

Wie bereits oben gezeigt werden Schalenkatalysatoren vorzugweise eingesetzt, wenn
aufgrund einer Diffusionslimitierung der Reaktion ein geringer Katalysatornutzungsgrad d
vorliegt. Durch die schnellere Redtion im Vergleich zur Diffusionsgeschwindigkeit wiirde das
Edukt nicht bis in den Kern des Pellets eindringen kdnnen bevor es abreagiert Die
Aktivkomponente wirde in diesem Bereich nicht ausreichend genutzt werde. Entsprechend
lassen sich Kosten bei der Ktalysatorherstellung durch eine geringere Beladung an
Aktivkomponente sparen. Weiterhin sind die Aktivkomponenten im Kern eines
Katalysatorpellets nur schwer zugénglich, was die Wiedergewinnung erschwert’® Der
Einfluss von Stofftransportphdnomenen auf die Reaktion lasst sich Ube den Thiele-Modul G
(2.8), eine dimensionslose Kennzahl, die das Verhéltnis zwischen Reaktionsrate und
Diffusionsgeschwindigkeit beschreibt, und den Katalysatornutzungsgrad d (2.9) ausdriicken
Fur den Thiele-Modul besteht jeweils eine Abh&ngigkeit von der Reaktionsordnung m und der

Katalysatorgeometrie.

(veraligem. m=1) (2.8)
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Becker und Wie [*® zeigten (iber nummerische Betrachtungen fiir eine bimolekulare Reaktion
nach einem Langmuir-Hinshelwood Mechanismus, dass eineEgg-yolk Verteilung optimal bei
kinetisch kontrollierten Reaktionen (k leines Thiele-Modul) ist, wie fir die CO Oxidation an
Platin unter Ausschluss von Stoff und Wéarmetransporteinfliissen %%, Liegt hingegen eine
Diffusionslimitierung, bzw. ein grof3es Thiele-Modul vor, so liefern Schalen- und Eggwhite-
Katalysatoren die beste PerformanceDie Sonderstellung desSchalenkatalysators unter diesen

Bedingungen wurde fir die SO, Oxidation an Platin %! die Herstellung von

[104] n [108]

Phthalsaureanhydrid aus Naphthalin sowie fir enzymatische Reaktione
nachgewiesen. Der Einfluss der Schalendicke bzw. Eindringtiefe der aktiven Komponente
wurde von Haas et al. '® am Beispiel der Selektivhydrierung von 1,3-Cyclooctadien
bestimmt. Aufgrund von unterschiedlichen Diffusionskoeffizienten und Adsorptionskonstanten
besteht ein direkter Zusammenhang zwischen der Schichtdicke und den beobachteten
Selektivitaten. Die Adsorptionskonstante des Hydrierproduktes Cyclooctenist deutlich kleiner
als die des Eduktes, wodurch die Folgehydrierung unterdriickt ist. Kommt es in Folge einer
Porendiffusionslimitierung zu einer Verarmung von 1,3 -Cyclooctadien entlang der katalytisch
aktiven Schicht, so steigt die Wahrscheinlichkeit der Adsorption von Cycloocten und die
Reaktion mit dem nicht diffusionslimitierten Wasserstoff. Ein Selektivitatsverlust wird
beobachtet. Durch eine geeignete Wahl an Schichtdicke und Wasserstoffpartialdruck
zueinander kann die Folgehydrierung unterdriickt werden. Dieses Beispiel entspricht in etwa

den Vorstellungen fiir die Selektivhydrierung von Acetylen. 1%

Fur die Praparation von Schalenkatalysatorengibt es mehrere Méglichkeiten. Zum einen kann

%l und zum anderen bieten

das Aktivmaterial auf einen inerten Trager aufgezogen werden'!
sich verschiedenste mpragniertechniken. Die entscheidenden Einflussfaktoren sind hierbei
unter anderem das verwendete Tragermaterial bzw. dessen isoelektrischer Punkt, das
Losungsmittel, der pH-Wert der Losung sowie die verwendete S&ure bzw. Base der
verwendete Metallprecursor, die Einwirkzeit und die Trocknungsbedingungen!®” 9 1071101 |
der Arbeit von Kyriopoulos ™ wurde eine weitere Variante am Beispkl der Praparation von
Pd-Au/SiO,-Schalenkatalysatoren vorgestellt. Hierbei wurden die Poren des inerten
Tragerpellets mit der Precursolésung geflllt und der impréagnierte Formkorper in einen
Uberschuss einer NaOFL&sung gegeben. Je nach Konzentration de§allungsmittels lasst sich

die Schalendicke einstellen.
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Aus den oben genannten Grinden werden fir den Fall der in dieser Arbeit betrachteten
Selektivhydrierung von Acetylen unter tail-end Bedingungen Uberwiegend PdAg/Al,Os-
Schalenkatalysatoren verwendet, wodurch sich die Folgehydrierung zu Ethan unterdriicken

lasst.

2.4. Untersuchung von industriellen Schalenkatalysatoren im Labormal3stab

In heterogen katalysierten Prozessen wie zum Beispiel der Acetoxylierug von Ethylen zu

[112] [80]

Vinylacetat und der Selektivhydrierung von Acetylen kommen sehr haufig
Schalenkatalysatoren zim Einsatz. Oftmals handelt es sich um Reaktionen mit starker
Warmetonung, die nach einem komplexen Reaktionsnetzwerk bestehend ausParallel- und
Folgereaktionen, ablaufen. Fir die reaktionstechnische Beschreibung muss der Einfluss der
inneren Diffusion im Zusammenhang mit der Schalendicke auf Aktivitdt und Selektivitat
bertcksichtigt werden. Mit Hilfe von Schalenkatalysatoren lassen sich im Falle der
Selektivhydrierung von Acetylen Folgereaktionen wie die Hydrierung von Ethylen zu Ethan

unterdricken und die Selektivitat zum Wunschprodukt Ethylen steigern.

Die Katalysatorentwicklung flr neue Prozesse oder die Verbesserung bereits bestehender
katalytischer Systeme kann in eine Vielzahl von Einzeloperationen unterteilt werden (siehe
Abbildung 2.15). Dieser Prozess erstreckt sich von der ersten Idee Uber die Praparan, die
Testung mdglicher Katalysatoren, die ErschlieBung des Reaktionsnetzwerkes sowie kinetische
Studien und Langzeittests bis hin zum Scaleup eines neuen oder modifizierten Prozesses auf

den industriellen MaRstab.!**!

i Phase : |
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| .- SNe)
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Abbildung 2.15: Schematische Darstellung der Ablaufe wahrend der Katalysatorentwicklung™*®
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Kommerziell verwendete Schalenkatalysatoren sind augrund ihrer langjahrigen Anwendung
bereits sehr hoch entwickelt und optimiert. Weitere Umsatz- sowie Selektivitatssteigerungen
bewegen sich deshalb im Bereich von wenigen Prozentpunkten. Optimierte Systeme mussen
aufgrund dessen reproduzierbar und prazise sowie unter ahnlichen Stromungsbedingungen

wie im industriellen Einsatz getestet werden kdnnen.

Im Labormalfistab werden Schalenkatalysatoren sehr oft in zerkleinerter Form angewendet,
um die Kosten durch den Katalysatorverbrauch und die Eduktstrome zu senken. Beachten
muss man allerdings, dass dadurch nicht nur die Geometrie des Katalysatorformlings sonder
auch die Schale zerstort und somit der Stofftransport und der konduktive Warmetransport
sowie der konvektive Warmeabtransport verandert wird. Um aussagekraftige und scaleup-
fahige Katalysatortests durchfiihren zu kénnen, ist eine Testung der Katalysatora mit intakter
Schale notwendig. Dabei sind die Konzeption und der Ablauf eines geeigneten Reaktorsystems
entscheidend. Neben einem einfachen und kostengunstigen Aufbau sollte der Reaktor vor
allem eine gradientenfreie Betriebsweise ermdglichen. Dies bedetet die Gewahrleistung von
Isothermie und die Minimierung von Stoff - und Warmetransportwiderstanden ', was einer
Serie von infinitesimal kleinen, kontinuierlich betriebenen, idealen Rihrkesseln(CSTR) gleich
kommt. Im LabormaRstab werden oftmals integral betriebene Festbettreaktoren fir die
Untersuchung von intakten Schalenkatalysatoren verwendet. Allerdings gilt es dabei u. a. den
Einfluss von Wandeffekten und axialer Riickvermischung zu beachterd*® Es wird postuliert,

dass diese Effekte durch eine Auslegung des Reaktors mit einem fachen Durchmesseri*'®

117] [115-116]

und der 30-fachen Lé&nge im  Vergleich zum Durchmesser des
Katalysatorformkorpers vernachlassigt werden konnen. Um ideale Bedingungen zu
ermoglichen, bendétigt man schatzungsweise 3000 Katalysatorpellets, was bei einer typischen
Masse fir industriell eingesetzte Pellets von etwa 0,19 pro Pellet einen Einsatz von 300g
Katalysator pro Versuch ergibt. Entsprechend hoch sind die Kosten fur das
Katalysatorscreening durch hohe Eduktstrome und einen hohen Katalysatorverbrauch
anzusetzen. Weiterhin fihren die betrachtlichen ReaktorausmalRe ab einer mittleren
Reaktionsenthalpie von #60 kJmol™ zu einem nicht-isothermen Verhalten in axialer sowie
radialer Auslenkung des Reaktorsbis hin zu einer Ausbildung von Hot-Spots!*#** Der
Einfluss von Temperaturgradienten im Katalysatorbett |asst sich durch den Einsatz von
inertem Verdinnungsmaterial verringern, jedoch ist hierfur eine starke Verdinnung und ein

speziell abgepasstes Verdiinnungsprofil notig*?”

Ausgehend von dieser Problemstellung entwickelten Temkin und Kul'kova ™ ein
Reaktorsystem, den sogenannteriTEMKIN-Reaktor. Dieses Reaktorprinzip zeichnet sich durch

eine strukturierte Anordnung der Festbettschiittung aus. Dabei befinden sich Katalysatorpellet
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und Inertpellet jeweils abwechselnd wie an einer Perlenschnur aufgereiht in einem Rohr
(siehe Abbildung 2.16a). Die Abmessungen des Rohres sind so gewahlt, dass sich nur ein
dinner Spalt zwischen Reaktorwand und Katalysatorformling ergibt, was zu einer sehr guten
An- und Umstromung der Katalysatoroberflache und zu guten Stoff- und
Warmetransporteigenschaften fihrt. Durch die alternierende Reihenfolge von Inertkérpem,
deren Form angepasst ist, und Katalysatorpellets kann eine axiale Ruckvermischung
verhindert werden. Des Weiteren wird das Potential der Hot-Spot-Bildung bei stark
exothermen Reaktionen durch den ausbleibenden drekten Kontakt der Katalysatorpellets
untereinander herabgesenkt. Temkin und Kul’kova postulieren fir diese Abfolge von
Katalysator und Inertmaterial das Verweilzeitverhalten eines PFR, analog einer
Ruhrkesselkaskade. Unter diesen Annahmen reichen bereits 30 bis 50 solcher
Katalysatorpellet-Inertmaterial -Einheiten aus, um ein sehr enges Verweilzeitverhalten zu
erreichen.**®  Weiterhin wird angenommen, dass die bekannten Probleme eines
Festbettreaktors wie Wandeffekte, axiale Rickvermischung durch Wirbelbildung und

Kanalbildung vernachléssigt werden kénnen!*® 7. 124

Durch den engen Spalt zwischen
Reaktorwand und Formling und den schmalen Grenzfilm wird der Warmetransport zusatzlich
verbessert. Strdmungssimulationen mittels FVM (FiniteVolumen-Methode) **? und FEM

(Finite -Elemente-Methode) [#*

aus dieser Arbeit (siehe Abschnitt 5.2) legen aber die
Schwachstellen dieser originalen Version diess Reaktortyps offen. Durch die hohen
Stromungsgeschwindigkeiten im Spalt kommt es im Falle von zylindrischen Katalysatorpellets
zur Ausbildung von Totzonen an der Riickseite des Formlings bzw. an den Kontaktpunkten.
Daraus folgen Konzentrationsgradienten n diesem Bereich. Hier kann nicht mehr von einem

ideal durchmischten System ausgegangen werden.

(a) OHOHONONONOHOEOEOEONONS

OE=C )= =)= === )=C)=C )= )=

Abbildung 2.16: Schematischer Querschnitt der zwei verschiedenen TEMKHReaktoren inklusive zylindrische
Katalysatorpellets (grau), Inertpellets (dunkelgrau) und der Reaktorkdrper (hellgrau): (a)
originaler TEMKIN-Reaktor von TEMKIN und Kul'kova ¥, (b) der in dieser Arbeit entwickelte

und verwendete Advanced TEMKINReaktor 12412
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Ein optimiertes Reaktordesign wurde 2006 von Arvindan et al. [*#

in Bezug auf das
Katalysatorscreening von kugelférmigen PdAu/SiO ,-Katalysatoren fur die Vinylacetatsynthese
patentiert. Der Katalysator befindet sich hierbei in einzelnen Kavitaten, welche tber enge
Kanale miteinander verbunden sind. Uber Federn werden die hier verwendeten
kugelférmigen Katalysatorpellets in der Mitte der Kavitat platziert, wodurch sich ein schmaler
Spalt zwischen der Reaktorwand und dem Formkorper ergibt und dieser mit hoher
Geschwindigkeit durch das Reaktionsgas durchstromt wird. Mittels FVM
Stromungssimulationen konnte auch hier eine sehr engeVerweilzeitverteilung nachgewiesen

werden. Allerdings verbreitert sich, anders als von Temkin et al. [*°

postuliert, die
Verweilzeitverteilung mit steigender Pelletzahl. Nachteilig an diesem System sind der relativ
aufwendige Aufbau der Abstandhalter, der hohe Arbeitsaufwand in der Fertigung und der
direkte Kontakt der Katalysatorkugeln mit dem Metall des Moduls. Eine konsequente

G [126:127]

Weiterentwicklung stellt das Gebrauchsmuster der SiddChemie A und der

1281 qus dem Jahr 2010 dar. Der schematische Aufbau des

Arbeitsgruppe von Prof. Claus!
Advanced TEMKINReaktors, welcher in dieser Arbeit verwendet wird, ist in Abbildung 2.16b

dargestellt.

2.5. Desaktivierung von heterogenen Katalysatoren

Eines der Hauptprobleme der heterogenen Katalyse in der Praxis ist die Desaktivierungler
Katalysatoren Darunter versteht man die Abnahme der Aktivitat eines Katalysators mit
fortschreitender Reaktionsdauer bzw. Standzeit im Prozess$'?®! Sehr haufig ist dieser Vorgang
von einem Selektivitatsverlust begleitet. In glnstigen Fallen wie der Ammoniaksynthese
verlauft die Aktivitatsabnahme sehr langsam, wobei hier Katalysatorstandzeiten von bis zu 10
Jahre erreicht werden. Im Kontrast dazu stehen Crackingkatalysatoren mit Standzeiten von
wenigen Sekunden, wie z. Bsp. beim Fluid Catalytic Crackirg (FCC).**¥ In der chemischen
Industrie erfordert die Desaktivierung einen Wechsel des Katalysators in regelmaRigen
Abstdnden, was mit Produktionsausfallen und zusatzlichen Kosten flr eine neue
Katalysatorcharge einhergeht. Um die Wirtschaftlichkeit des gesamten Prozesses zu erhéhen
und der Desd&tivierung entgegen zu wirken, ist ein Verstindnis der ablaufenden
Desaktivierungsmechanismen unausweichlich. Die Desaktivierung von heterogenen
Katalysatoren findet parallel zur gewtinschten Reaktion statt und ist physikalischer oder/ und
chemischer Natur. Die zur Desaktivierung fihrenden Vorgénge lassen sich teilweise
verlangsamen oder einige ihrer Konsequenzen verhindern, sind aber in der Regel nicht

vermeidbar.[*?®!
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Die Hauptgrinde fir die beobachtete Desaktivierung von heterogenen Katalysatoren sind
schematisch in Abbildung 2.17 dargestellt. Dabei handelt es sich um die Vergiftung der
katalytisch aktiven Oberflache, die Bildung von Ablagerungen (Fouling), thermische

(Sinterung) sowie mechanischeEinfliisse und Leaching.!*3*3?

Ein Desaktivierungsmechanismus stellt @e Vergiftung dar, sie ist definiert als die starke
Adsorption von Verunreinigungen im Feed. Streng genommen kdnnen allerdings auch
Reaktanden und Produkte als Katalysatorgift wirken, indem sie die Aktivzentren fur Edukte
blockieren, was allerdings als Konkurenzadsorption bezeichnet wird!*¥**4 Eine der
haufigsten Katalysatorgifte in metallkatalysierten Prozessen sind Schwefelverbindungen, wie
Zz. Bsp. bei de Methanisierung, dem Steamreforming, Hydrierungen und selbst in der
Hydrodesulfurierung (HDS). Im Kontext dieser Arbeit ist die Blockierung von Aktivzentren
durch Acetylen in der Epoxidierung von Ethylen an getragerten Silberkatalysatoren zu
nennen!*®! Um den Einfluss der Vergiftung zu reduzieren, bietet es sich an vor der
Katalysatorschiittung eine Adsorker- oder Opfer-Schiittung einzubauen 3!, oder das
Katalysatorgift durch einen zusatzlichen Prozess zwentfernen, wie in der Aufbereitung des C,-

Schnittes aus dem NaphthaSteamcracker durch die Selektivhydrierung von Acetylen.

Eine der haufigsten Ursachen der Desaktivierung von heterogenen Katalysatoren bei der
Reaktion in Gegenwart von Kohlenwasserstoffenist die Bildung von kohlenstoffreichen
Ablagerungen (Fouling) , welche die katalytisch aktive Oberflache bedeckenund die Poren des
Katalysators verschlieBen.Im Falle der Chemisorption von Kohlenwasserstoffen oder Koks auf

der katalytisch aktiven Oberflache lasst sich das Fouling auch als

Sintern Katalysatorpartikel

Verstopfung der Poren

.h.-fm mechanischer Abrieb
=

unselektive Vergiftung ‘(’" \\f')
=S
O OO % ‘\ Fa % Fouling @ - katalytisch aktives Zentrum
oom&o Sggég O = Tragermaterial
(O = Spezies im Reaktionsmedium
Leaching

Abbildung 2.17: Schematische Darstellung der flnf wichtigsten Desaktivierungsmechanismen in der heterogenen
Katalyse: selektive sowie unselektive Vergiftung, Sinterungsrozesse, mechanischer Abrieb,
Leaching und Verstopfung der Poren durch Fouling{*3¥132
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Katalysatorvergiftung verstehen. Im fortgeschrittenen Stadium kann das Fouling zu einem
Zerfall der Katalysatoren oder zu einem Verschluss von Reaktorbereichen fiihren. Die Bildung
der kohlenstoffhaltigen Ablagerungen ist dabei stark von den verwendeten Kaalysatoren, den
Reaktionsbedingungen, aber auch der Reaktion selbst abhéngig. Vorzugsweise lasst sich die
Bildung hoherer Kohlenwasserstoffe analog einer Polymerisation verstehen, welche Uber
einen Carbenium-Mechanismus ablauft und durch die Anwesenheit saurer Zentren begunstigt

(333 \m Falle der Selektivhydrierung von Acetylen verwendet man UALO; als

wird.
Tragermaterial, um die Anzahl Bronsted-sauerer Zentren zu minimieren. Die Akkumulation
von Kohlenwasserstoffen und Koks in den Poren fuhrt zu einer Verringerung des
Porenquerschnittes und damit zu einem steigenden Einfluss von Stofftransportwiderstanden.
Aber auch die Bildung und Ablagerung von Kohlenstoff bzw. Koks wie z. Bsp. beim Cracken
von hochsiedenden Erdlfraktionen ist zu erwahnen.In Analogie zu der allgemeinen Einteilung

von Boudart [*%

in struktursensitive und struktur insensitive katalytische Reaktionen lassen
sich laut Menon **! auch katalytische Reaktionen, welche von einer Kohlenwasserstoffoder
Koksbhildung begleitet werden, in kokssensitive oder koksinsensitve Reaktionen unterteilen.
Kommt es zu einem Aktivitatsverlust bedingt durch Ablagerungen, wie beim FCC, so spricht
man von kokssensitiven Reaktioren. Entstehen jedoch reaktive Koksspezies auf der katalytisch
aktiven Oberflache, welche durch Reaktion mit Wasserstoff oder anderen gasformigen
Reaktanden die Oberflache relativ schnell wieder verlassen, so spricht man von
koksinsensitiven Reaktionen, wie der FischefTropsch-Synthese  oder der

e.[133

Methanolsynthes I Die Ablagerungstendenz von Koks und héheren Kohlenwasserstoffen

lasst sich durch die Zugabe von Wasserdampf verringeri?>*

Weiterhin sind thermische Effekte zu nennen. Hierbei kommt es durch ortliche Uberhitzung
oder durch eine hohe Temperaturbelastung Uber langere Zeitrdume zu einemSintern der
Partikel, was mit einem Verlust an katalytisch aktiver Oberflache einhergeht. Die Temperatur,
ab der eine Mobilitat kleiner Partikel beobachtet werden kann, wird durch die Tamman-, dem
0.5-fachen der Schmelztemperatur, oder Hiuttig-Temperatur-, dem 0.3-fachen der
Schmelztemperatur, indiziert. Bei Erreichen der Huttig-Temperatur werden Atome an
Defektstellen mobil, erreicht man die Tamman-Temperatur werden auch Bulkatome
mobil.[**¥ Die Hiittig-Temperatur fiir Palladium liegt bei 548 °C, fiir Palladiumoxid bei 307 °C
und fur Silber stellt man eine Huttig-Temperatur von 370 °C fest. Fir die verwendeten Pd
Ag/Al ,0Os-Schalenkatalysatoren in der Selektivhydrierung von Acetylen bedeutet dies eine
sukzessive Sinterung der Metallpartikel wahrend der Regeneration bei Temperaturenvon
rund 500 °C an Luft, um die abgeschiedenen Kohlenstoffablagerungen zu entfernenEine

allgemeine Gegenmalinahme ist eine kinstliche Alterung de Katalysatoren vor dem Einsatz
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im Prozess. Damit lasst sich eine konstante Aktivitat Uber einen langeren Zeitraum

erreichen [

Vor allem fir Reaktionen in flussiger Phase, in korrosiven Medien oder bei der
Heterogenisierung homogener Katalysatoren spielt das Leaching eine wichtige Rolle Aber
auch wahrend heterogenkatalysierten Gasphasenreaktionen kann esdurch die Bildung
volatiler Verbindungen des Aktivmaterials mit Edukten oder Verunreinigungen zum Austrag
von Aktivkomponenten kommen und somit zu einer Absenkung des beobachteten
Umsatzes!™" ** Ein Beispiel ist die palladiumkatalysierte Acetoxylierung von Ethylen zu
Vinylacetat-Monomer. In der Arbeit von Schulz 1**® konnte eine Bildung und der Austrag von

wasserloslichen Palladium und Goldspezies nachgewiesen werden.

In Bezug auf die in dieser Arbeit betrachtete Selektivhydrieung von Acetylen an PdAg/Al ,0z-
Schalenkatalysatoren ist die Bildung und Abscheidung von héheren Kohlenwasserstoffen,
auch Grindle genannt, und von Koks auf dem Katalysator als wichtigster
Desaktivierungsmechanismus zu nennen®: ** 371 | aut Ahn et al. ¥ verlauft die
Desaktivierung in 3 Phasen: In Phase | lagern sich grol3e Mengen an 1;Butadien und
Butenen an der Katalysatoroberflache ab, die in Phase Il zu Griinélen polymerisieren und auf
das Tragermaterial wandern. Durch eine Blockierung der Aktivzentren wird in Phase 1l die
Aktivitat der Katalysatoren deutlich gesenkt. Die Auswirkungen auf die Aktivitdt und die
beobachteten Selektivitaten sowie die auftretenden Stofftransportphanomene sind in
Abschnitt 5.3 naher beleuchtet Als Folge der auftretenden Desaktivierung missen die
Katalysatoren etwa alle 6 Monate regeneriert werden. Die desaktivierten Katalysatoren
werden bei maximal 500 °C in Luft behandelt, um die Kohlenwasserstoffablagerungenab zu
brennen.!*? Die thermische Belastung wéhrend dieses Prozesses fiihrt zu einéBinterung der
Metallpartikel und zu einem Verlust an Aktivitdt. Entsprechend missen die Katalysatoren
nach etwa 5 bis 7 Jahren ausgewechselt werden. Gelingt es also die Desaktivierunguich die
Bildung von Grindlen und Koks zu verlangsamen, so kdnnen auch die Katalysatorstandzeiten

im Prozess verlangert und damit Wirtschaftlichkeit verbessert werden.
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3. Experimentelle Durchfihrung

Das folgende Kapitel beschéftigt sich mitder Katalysatorpréaparation, der Katalysatortestung
sowie mit dem verwendeten Reaktor und dem zugehdrigem Setup. [2s Weiteren werden die

durchgefuhrten Charakterisierungsmethoden naher beleuchtet.

3.1. Katalysatorpraparation

Fur die Praparation von Schalenkatalysabren wurde ein Préparationstand aufgebaut, dieser
ist in Abbildung 3.1 dargestellt. Die zu impragnierenden Tragerpellets bdinden sich in einem
Glaskolben der Uber einen Motor und einem Dimmer mit variierenden Geschwindigkeiten
rotiert. Uber einen Spruhkopf wird die Impragnierlésung auf das Tragermaterial aufgetragen,
wobei Druckluft mit einem veranderbaren Vordruck zur Einstellung des Sprihbildes dient.
Das Volumen sowie die Auftragsgeschwindigkeit werden (Uber eine Spritzenpumpe

kontrolliert.

Dimmer zur Einstellung Druckluftregler fur die

der Drehgeschwindigkeit

des Motors \ ; ) "
Spruhkopf befestigt an

1 elnem Schwanenhals
Glaskoben befestigt ai ‘ _‘r A | 5 “}f
einem  Motor, AnsteII- N #:’

winkel verstellbar

Druckluftzuleitung

Spritzenpumpe

Abbildung 3.1: Foto des Praparationsstandes, inklusive Beschriftung der einzelnen Komponenten.

Der Ablauf der Praparationsroutine ist in Abbildung 3.2 zusammengefasst. Etwa 174 (ca.
20 ml Schittvolumen) des Tragermaterials werden in einem 100ml Glaskolben vorgelegt.

Hierbei handelt es sich um zylindrische Pellets aus J-Al,O; mit einer Dimension von
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45 mm x4.5mm, welche von industrieller Relevanz sind. GemaR der gewilnschten
Palladium- und Silberbeladungen der Schalenkatalysatoren wurde einelmpragnierlésung aus
einer PANOy-haltigen Stammldsung (9.88 Ma.-% Pd, 98.1 g™ HNO;, 1.2391 g ml™ Heraeus)
und AgNO; (99.9995 % metal basis, Alfa Aesar)hergestellt. Mit Salpetersaure (1 mol I +
0.2 %, Carl Roth) wurde der pH-Wert der Impragnierlésung auf 1 eingestellt, um ein
Ausfallen von Palladium zu verhindern und entsprechend des isoelektrischen Punktes des
verwendeten Tragematerials U-Al,O; eine Flussigkeitsaufnahme in die Poren zu erméglichen.
Die Precursorldsung wird auf die Tragerpellets, welche mit 40 rpm im Glaskolben umgewalzt
werden, via Spruhimpragnierung aufgetragen. Uber die Spritzenpumpe wurde eine Forderrate
von 500 pl min™ eingestellt. Fur die Zerstaubung der wassrigen Precursorlésung wurde ein
Luftstrom mit einem Vordruck von 1 bar gewahlt. Standardmaf3ig wurden 40 % des uUber Hg
Porosimetrie bestimmten Porenvolumens (Vpee=0.51 ml g*) aufgetragen, um eine
Schalendicke vonrund 300 um einzustellen. AnschlieRend wurden die impragnierten Pellets
15 min lang im Luftstrom bei Raumtemperatur getrocknet, bevor bei 90°C und 20rpm im
Luftstrom mit einer HeiBluftpistole getrocknet wurde. Die Trocknung der bewegten Pelletsim
Luftstrom ist einem fluidi zed-bed Trockner nachempfunden und ist entscheidend fur die
Ausbildung einer gleichmaRigen Schalendicke sowie einer homogenen Farbung der

(111

Katalysatore I Durch eine Kalzinierung iber drei Stunden in Luft bei 500 °C (Heiz- und

Abkihlrate: 4 Kmin™, 170 Nml min™ Luft) werden die aufgebrachten Nitrate in die Oxide

uberfihrt.

HNO;-Lsg. von Pd(NO3),-H,0O/
| T AgNO,, pH=1, 40 % Voo,
I Spruhimpragnierung 500 pl/min,
Trocknen im Luftstrom bei 90 °C
\%
Kalzinierung an Luft bei 500°C, 3 h

/

17 g Al,O5-Tragermaterial

Flassigphasenreduktion (FPR) (GPR)
Spruhimpragnierung mit5 %-igen Reduktion im H,-Strom
Hydrazin, 90 % Vpgre, bei 400 °C, 4 h

Trocknen im Luftstrom bei 90 °C

T

Pd'Ag/A|203
Schalenkatalysator

Abbildung 3.2: Schematischer Ablauf der Praparation von PeAg/Al ,Oz-Schalenkatalysatoren.
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Die Reduktion wurde auf zwei Arten durchgefuhrt. Zum einen wurde eine
Flussigphasenreduktion (FPR) durchgefiihrt, zum anderen wurden die Metalloxide in der
Gasphase reduziert(GPR).

Fur die FPR wurden die kalzinierten Katalysatorpellets in einem 100ml Rundkolben vorgelegt
und erneut in dem oben gezeigten Praparationsstand (Abbildung 3.1) eingebaut. Die
Reduktion wurde mit einer wassrigen5 %-igen Hydrazinldsung (aus 64 %-igen bis 65 %-igen
Hydrazin, Sigma Aldrich) durchgefihrt. Uber eine Spruhimpragnierung wurden 90 % des
Porenvolumens mit einer Foérderrate von 500l min™ aufgetragen. AnschlieRend wurde der
reduzierte Schalenkatalysator wie oben beschrieben bei Raumtemperatur und im 90°°C

warmen Luftstrom getrocknet.

Die GPR wurde direkt im Anschluss an die Kalzinierung ebenfalls in einem Formierreaktor
durchgefiihrt. Die Probe wurde im 100 Nml min™ Wasserstoffstrom H, N50, Air Liquide) mit
3.2Kmin? auf 400 °C aufgeheizt und diese Temperatur fiir vie Stunden gehalten. Die

Abklhlung auf Raumtemperatur erfolgte im Wasserstoffstrom innerhalb von zwei Stunden.

Die Pd-Ag/Al,Os-Schalenkatalysatoren mit variierenden Pd/Ag-Stoffmengenverhéltnissen

sowie mit variierenden Schalendicken wurden jeweils nach FPR reduziert.

Die folgenden Tabellen Tabelle 3.1 bis Tabelle 3.3 fassen die wichtigsten

Praparationsparameter der in dieser Arbeit praparierten und untersuchten Katalysatoren

Zzusammen.

Tabelle 3.1: Praparationsparameter der PdAg/Al ,05-Schalenkatalysatoren aus Abschnitt5.5.1.

Katalysator  Pd[Ma.%] Ag[Ma.%] Vpoelmpragnierung[%]  Kalzinierung ~  Reduktionsmittel
FPR 0.035 0.015 40 Luft 500 °C, 5h 5 %-iges Hydrazin
GPR 0.035 0.015 40 Luft 500 °C, 5h  Wasserstoff 400°C, 4h
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Tabelle 3.2:

Praparationsparameter

der

Stoffmengenverhaltnis aus Abschnitt5.5.2.

Vpore IMpragnierung

PdAg/Al ,0s-Schalenkatalysatoren — mit

variierenden

Katalysator Pd[Ma.%] Ag [Ma.%] %] Kalzinierung Reduktionsmittel

(a) Pdyo/Al ,05 0.035 - 40 Luft 500 °C, 5h 5 %-iges Hydrazin
(b) Pdys-Ags/Al ,03 0.035 0.002 40 Luft 500 °C, 5h 5 %-iges Hydrazin
(c) Pdso-Ag20/Al ;05 0.035 0.009 40 Luft 500 °C, 5h 5 %-iges Hydrazin
(d) Pd;p-Ag3z/Al .05 0.035 0.015 40 Luft 500 °C, 5h 5 %-iges Hydrazin
(e) Pdsp-Agso/Al ,03 0.035 0.035 40 Luft 500 °C, 5h 5 %-iges Hydrazin
() Pdyg-Ag7o/Al 05 0.035 0.083 40 Luft 500 °C, 5h 5 %-iges Hydrazin
(9) Pdxo-Ags/Al ;03 0.035 0.142 40 Luft 500 °C, 5h 5 %-iges Hydrazin
(h) Pds-Aggs/Al ,03 0.035 0.674 40 Luft 500 °C, 5h 5 %-iges Hydrazin

Pd/Ag

Tabelle 3.3: Praparationsparameter der PdAg/Al,Os-Schalenkatalysatoren mit variierenden Schalendicken
aus Abschnitt5.5.3.
Vpore Impragnierung o ) )
Katalysator Pd[Ma.%] Ag [Ma.-%] %] Kalzinierung Reduktionsmittel
0
205 pm 0.035 0.015 20 Luft 500 °C, 5h 5 %-iges Hydrazin
319 um 0.035 0.015 40 Luft 500 °C, 5h 5 %-iges Hydrazin
948 pm 0.035 0.015 80 Luft 500 °C, 5h 5 %-iges Hydrazin
durchgetrankt 0.035 0.015 100 Luft 500 °C, 5h 5 %-iges Hydrazin
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3.2. Reaktionstechnische Untersuchung

Die reaktionstechnische Untersuchung der praparierten sowie industriellenpalladium haltigen
Schalenkatalysatoren wurde im Advanced TEMKIN-Reaktor durchgefiihrt. Der folgende
Abschnitt beschreibt die experimentelle Durchfilhrung, die Versuchsanalytik sowie die

Berechnung von UmsatzX und der Selektivitdten S.

3.2.1.Katalysatorscreening im Advanced TEMKIN-Reaktor

Das Fliel3bild des verwendeten Advanced TEMKINReaktors ist in Abbildung 3.3 dargestellt.
Auf die Geometrie und den Aufbau der einzelnen Module wird in Abschnitt 5.1.1 n&her
eingegangen. Wasserstoff (H, N50, Air Liquide), Argon (Ar N50, Air Liquide) und das
verwendete Prifgas Giehe Tabelle 3.4 , Air Liquide) werden Uber Mass Flow Controler (MFG
Bronkhorst) gefordert. Das eingesetzte Priufgas ist industriellen tailend Bedingungen
nachempfunden, wobei Acetylen und Wassestoff im stéchiometrischen Verhdltnis und ein
Uberschussan Ethylen eingesetzt werden. Propan dient hierbei als interner GGStandard. Der
Advanced TEMKINReaktor befindet sich in einem beheizbaren Umluftofen, dessen
Temperatur 5 K unterhalb der Reaktortemperatur liegt. Die Leitungen, das 6Port-Ventil (Vici)
zur Probennahme sowie das 6WegeMehrportventil (Vici) und der Vordruckregler
(Bronkhorst) wurden auf 80 °C beheizt, um ein Auskondensieren von Grindlen zu vermeiden.
Die Reaktortemperatur wurde fir die Testung der industriellen Schalenkatalysatoren
elektrisch Uber Heizpatronen und fir die eigens praparierten Schalenkatalysatoren tber ein
Thermostat mit einer Glycerol-WasserMischung realisiert. Der Aufbau der Heizblocke ist in

128 naher beschrieben. Eine GGProbe des Reaktionsgaseann vor

der Arbeit von Schulz !
oder nach dem Reaktor bzw. zwischen den einzelnen Modulen Ube das 6-Port-Ventil
abgegriffen, in die GC (siehe Abschnitt3.2.4) injiziert und aller 15 min analysiert werden. Die
Steuerung und Uberwachung der gesamten Anlage erfolgte mit einer auf Visual Basic
basierenden Steuersoftware. Weiterhin wurde permanent Gas aus dem Umluftofen abgesaugt
und mit einem Gasanalysator PEX 3000 auf den Anteil brennbarer Bestandteile hin
untersucht. Wird eine Grenze von 1Vol.-% an brennbaren Bestandeilen Uberschritten, so

wird die Gasversorgung tUber ein Magnetventil unterbrochen.
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Abbildung 3.3:  AnlagenflieRbild des Advanced TEMKINReaktors (verdffentlicht unter [12412%)
Tabelle 3.4: Bestandteile und jeweilige Volumenanteile des acetylenhaltigen Prufgasgemisches, taénd

Bedingungen nachempfunden.

Bestandteile Volumenanteil [Vol. %]

Acetylen N26 1
Argon N50 Rest
Ethylen N30 30
Propan N25 1

Wasserstoff N50 1

Pro Modul wurden jeweils 10 Katalysatorpellets eingebaut. Die erste Kavitat wurde je mit
einem Inertpellet derselben Grof3e gefullt, um fur konstante Stromungs- und

Temperaturbedingungen an den folgenden Formkdrpern zu sorgen. Die Katalysatoren wurden
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vor jedem Test insitu im 100 Nml min™ Wasserstoffstrom eine Stundebei 100 °C reduziert
(Heizrampe 1Kmin?) und unter Wasserstoffatmosphare auf die gewahlte
Reaktionstemperatur  abgekihlt bevor sich eine 10stindige Einlaufphase bei
Standardbedingungen von 45 °C, 10bar Uberdruck und einer Katalysatorbelastung (GHSV
Gaseous Hourly Space Velocity) von 400th™ fiir die industriellen Schalenkatalysatoren Kat B,
Kat C und Kat D anschloss. Abweichend zur Untersuchung der industriellen Katalysatoren
wurde die Reaktionstemperatur fUr die eigens praparierten Schalenkatalysatoren auf 30°C
abgesenkt. Weiterfuhrend wurden zur Aktivitdtsmessung und Aufnahme eines Selektivitats
UmsatzVerlaufes standardmafig Proben nach den Modulen 1 bis 4 und zusatzlich nach
Modul 1 bei 6000h™ und nach Modul 4 bei 2000 h™ jeweils iber zwei Stunden
aufgenommen. Darauf folgte eine Variation der Reaktionstemperatur bei 10 bar Uberdruck
und 4000 h™, um eine verstarkte Grindl- und Koksbildung sowie die damit verbundene
Desaktivierung zu provozieren. Die Reaktortemperatur wurde bei der Untersuchung der
industriellen Schalenkatalysatoren schrittweise von 45°C Uber 50°C, 55°C und 60°C auf
70 °C angehoben und diese jeweils fur zwei Stunden gehalten. Fir die Testung der eigens
praparierten Schalenkatalysatoren ergibt sich eine Sequenz von 30C auf 60°C Uber 35°C,
40 °C, 45°C, 50°C und 60°C. Die mittlere Reaktortemperatur wird aus dem Mittelwert der
Temperaturelemente 1 bis 8 an den jeweiligen Reaktorein und ausgéngen beretinet.
AnschlieBend wurden bei jedem Versuch unter Verwendung des6-Wege-Mehrportventils 4

Bypassmessungen durchgefihrt.

3.2.2.Prufen auf aul3ere Transportlimitierung

Fur die experimentelle Uberprifung auf &uRere Transportlimitierung wurden die vier
einzelnen Module jeweils mit 5, 6, 7, 8, 9 oder 10 Pellets von Katalysator C gefiillt und der
Volumenstrom des acetylenhaltigen Priifgases entsprechend der eingesetzten
Katalysatormasse gewaéhlt, so dass sich immer eine katante modifizierte Verweilzeit _noq
ergab. Durch die Zapfstellenmodifikation des Reaktors konnte bei 4 verschiedenen .4 Von
742.2 gyar h MOl aceryien 558.6 Qkar N MOl acetyien 370.8 Qkar h MOl acetyien - und
186.3 gkath moIAcety.en'1 gemessen werden Die freien Platze in den Katalysatomodulen

wurden mit Inertpellets aufgefullt.
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3.2.3.Desaktivierungs untersuchungen

Fur Langzeituntersuchungen tber 100 h wurde nach der Einlaufphase und der Variation der
modifizierten Verweilzeit das Desaktivierungsverhalten der einzelnen Module bei
Standardbedingungen untersucht. Hierfur wurde die GC-Probennahme alternierend nach den
einzelnen Modulen durchgefuhrt. Jede Position wurde dabei fur 30 min bzw. zwei GC-
Spektren gehalten. Abweichend hierzu wurden fur die Langzeitmessungen aus Abschnitts.5.2
die Reaktionstemperaturen so angepasst, dass am Ende der Einlaufphase ein Umsatz von rund

70 % erreicht wurde.

3.2.4.Versuchsanalytik

Die Aufklarung der Zusammensetzung des Reaktionsgemisches hinsichtlich der organischen
Bestandteile wurde mit Hilfe eines Gaschromatographen (GC) 6890 Series Plusder Firma
Hewlett Packard realisiert. Die Trennung erfolgte auf einer 50 m langen und 0,535 mm dicken
Saule des Typs HPAL/S von J&W Scientific. Die stationare Phase mit einer Filmdicke von
15 pum besteht aus A}O; deaktiviert mit Na ,SO,. Als mobile Phase wurde Helium(He N50, Air
Liquide) mit einem Eingangswlumenstrom von 4,5mlmin® verwendet, bei einem
Saulendruck von 0,45 bar. Die Detektion erfolgte mit einem Flammenionisationsdetektor (FID
(220 °C, Injektor 220 °C), wobei ein Splitverhaltnis von 1:10 gewahlt wurde. Als Brenngas
wurden 40 ml-min®  Wasserstoff und 400ml-min? Luft gewahlt. Das angelegte
Temperaturprogram zur effektiven Trennung der organischen Komponenten wurde in
abgewandelter Form aus der Arbeit von Pachulski*? entnommen. Weiterhin wurde eine
Flussrampe verwendet, welche gemeinsam mit dem Temperaturprogram in Tabelle 3.5

zusammengefasst sind. Es ergibt sich eine Analysendauer von 10,6&in zuzlglich einer

Tabelle 3.5: Verwendetes Temperaturprogram und verwendete Flussampe fir eine effektive Trennung der

organischen Komponenten mittels GC

 Temperaturprogramm Flussrampe
Init. Temp. 60 °C Init. Flow 4,5ml min®
Init. Time 2,5min Init. Time 6,5 min
Rate 30K min? Rate 4,5ml min min?

Final Temp. 200°C  Final Flow 10 ml min*

Final Time 3,5min Final Time 2,94 min
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Abkuhlphase auf 60°C fur den Ofen, womit eine Analysensequenz von 15 min pro
Chromatogramm ermdglicht wird. Die Datenerfassung und Integration wurde mit der

dazugehorigen Software Agilent ChemStation Version B.04.03 durchgefihrt.

Unter den gegebenen Bedingungen konnte eine optimale Trennung der beobachteten
organischen Komponenten gewéhrleistet werden. Exemplarisch ist ein aufgenommenes

Chromatogramm aus einem Standardversuch von Kat D(T=45 °C, p=10 bar, GHS\+4000 h

') gezeigt.
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Abbildung 3.4: Beispielchromatogramm aus einem Standardversuch von Kat D745 °C, p=10 bar, GHS %4000 h"
1y inklusive Zuordnung der Peaks aus der GBIS Analyse des Abgases (siehe Abschnig.3.5).

3.2.5.Umsatz- und Selektivitdtsberechnung

Die Berechnung der reaktionstechnischen GroRen wie der Umsatz bezogen auf Acetylen
Xacetylen UNd die Selektivitaten S zu den Produkten und Nebenprodukten basieren auf der in

Abschnitt 8.1 dargelegten Kalibrierung des GC.

Dem Reaktionsgemisch ist Propan als interner Standard beigemischt, damit ergibt sich durch
eine Bypassmessung nach Gleichung(3.1) ein interner Propankorrekturfaktor fur jede

Messung wéhrend des Katalysatorscreenings.

o
0¢

"0 —_— (3.1)

o
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Die wahrend der Messung bestimmten Peakflachenl der Komponenten i (Acetylen, Ethan,
den C;- und den Cs-Komponenten) werden mit Hilfe des Propankorrekturfaktors (3.1) und

der stoffmengenspezifischen Korrekturfaktoren i R (8.2) nach Gleichung (3.2)

normiert.

Q Q@ 0Q J R (3.2)

Aus den so berechneten korrigierten Flachen von Acetylen aus der Bypassmessung und aus
der reaktionstechnischen Untersuchung lasst sich der Verbrauch an Acetylen nach Gleichung
(3.3) berechnen.

YO 0 R R © AR 33)

Entsprechend nach dieser Vorgehensweise lasst sich die Bildung an Ethaf8.4) und der Cy-

sowie Gs-Komponenten bestimmen.

yO O i O §h (3.4)
YO Oip (3.5)
YO Oip (3.6)

Die Anderung des Integrals an Ethylen kann nicht auf diese Art und Weise berechnet \erden,
da die Ethylenausbeute gaschromatographisch nicht exakt verfolgt werden kann. Begriindet
liegt dies in dem deutlich groReren und breiteren Ethylensignal im Vergleich zu den restlichen
Komponenten. Demnach lasst sich eine kleine Anderung des Ethylenghals hervorgerufen
durch die Hydrierung von Acetylen oder Ethylen nicht quantitativ detektieren. > 3@
Entsprechend wird in der hier beschrieberen Auswertung die Anderung von Ethylen indirekt
Uber den Verbrauch von Acetylen und die Bildung der Nebenprodukte bestimmt. Dabei
ergeben sich zwei Auswetevarianten. Fir die standardmaRig bestimmte Anderung des
Ethylensignals in Gleichung(3.7) werden ausschlielilich die Nebenprodukte Ethan und die G-
Komponenten betrachtet. Diese Herangehensweise entspricht derer von Pachulsk® und

Herrmann '8, Abschnitt 5.4 beleuchtet die Nebenproduktbildung néher, wobei sich die
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Betrachtung der G;-Komponenten als essenziell erwiesen hat. In der erweiterten Berechnung

der Anderung des Ethylensignals nach Gleichung 3.8) flieRt dieser Anteil mit ein.

YO Yo YO ¢ YO (3.7)

YO P YO YO YO oYO (3.8)

Aus den korrigierten Integralen sowie den damit bestimmten Verbrauch bzw. der Bildung der
Komponenteni lassen sich éér Umsatz (3.9) und die jeweiligen Selektivitéaten (3.10) - (3.14)
berechnen. Esist zwischen der standardmafigen Selekivitat zu Ethylen "Y (3.12) und
der improved Ethylenselektivitat Y (3.14), bei der die Bildung an G-

Komponenten mit einbezogen wurde, zu unterscheiden.

. 0 hh
w ———— (3.9
e hh
Y Yo 3.10
50 (3.10)
Y S ¥o 3.11
0 (3.11)
. YO
Yo (3.12)
Y s YO 3.13
50 (3.13)
oy Yo
0 (3.14)

Entsprechend der dargestellten Auswertung kann in der Selektivitdt zu den G- und den GCs-

Komponenten zwischen den identifizierten Komponenten differenziert werden. Die Folgenden
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Gleichungen (3.15) bis (3.21) bieten die Berechnungsgrundlage fir die Selektivitaten zu 1

Buten, cis-Buten, trans-Buten, 1,3-Butadien und Benzol sowie den GH;, und CsH1» Isomeren.

Y < Y0 3.15
50 (3.15)
Y < Y0 3.16
Y0 (3.16)
Y < Y0 3.17
o) (347

. VG,
Yh S',"O (3.18)
Y 90 3.19
Y0 (319
Y 90 3.20
Y0 (320
Y 90 3.21
Y0 (321

Die Ausbeuten ergeben sich zu:

® YO (3.22)

Eine Kohlenstofft bzw. Wasserstoffbilanz ist fur diese Auswertmethode nicht aussagekraftig,
da die Analytik lediglich auf der Gaschromatographie beruht und die Stoffmengen&nderung
an Ethylen nicht direkt, sondern indirekt durch die Messung der anderen Komponenten

bestimmt wird.
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3.3. Katalysatorcharakterisierung

Im Folgenden Kapitel soll ndher auf die Chaakterisierung der praparierten Pd-Ag/Al ,Os-
Schalenkatalysatoren eingegangen werden. Aufgrund der geringen Beladungen von
0,035 Ma.-% und der zu geringen Empfindlichkeit vieler Methoden ist die Auswahl der

moglichen Charakterisierungsmethodeneingeschrankt.

3.3.1.Bestimmung der Metallbeladung

Die Metallbeladung der Katalysatoren wurde mittels Rontgenfluoreszensanalyse (RFA) und
mit optischer Emissionsspektroskopie mit induktiv gekoppeltem Plasma (ICPOES) am

Leibnitz-Institut fir Katalyse in Rostock bestimmt.

Die Palladiumbeladung liel3 sich zuverlassig mit ICROES nachweisen. Hierfir wurden250 mg
der gemdorserten Katalysatorprobe eingewogen und mit 2 ml Methanol, 6 ml konzentrierter
Schwefelsdure und 2g Kaliumhydrogensulfat versetzt und auf 400 °C ehitzt. Die entstandene
Schmelze wurde mit 10ml konzentrierter Salpetersdure aufgenommen und auf 100ml
verdiinnt. Die Probe wurde mit einem Varian 715-ES ICREmmisionsspektrometer vermessen
und unter Verwendung eines entsprechenden internen Standards konnte die
Palladiumbeladung nachgewiesen werden.Eine zuverlassige Bestimmung derSilberbeladung
konnte in diesen geringen Konzentrationsbereichen nicht gewahrleistet werden, weshalb

hierfir die RFA zu Hilfe gezogen wurde.

Fir die RFA wurden 20 ml der Probe fur zwei Stunden in Luft bei 800 °C vorbehandel, um
adsorbierte Verbindungen und Restfeuchte zu entfernen.Der Partikeldurchmesser wird durch
zweiminutiges Mahlen auf rund 10 um verringert und 8 g der gemahlenen Probe werden mit
2 g Polyethylen als Bindemittel zu einer einheitlichen Messprobe vermischt. Nach Verpressen
der Messprobe wird diese in das RFASpektrometer S4 Explorer der Firma Bruker AXS
Uberfiihrt und vermessen. Als Grundlage fir die Bestimmung desSilbergehalts dienen awei
Messungen und eine geeichte Auswertmethode Aufgrund der hoher Palladiumdispersitaten
fuhrt die verwendete Eichkurve fur Palladium zu starken Abweichungen worauf von einer

Palladiumgehaltsbestimmung abgesehen wurde

Weiterhin wurde die Zusammensetzung des Tréagermaterials mittels RFA analog zu oben

beschriebenen Vorgehensweise untersucht.
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3.3.2.Bestimmung der Schalendicke

Die Bestimmung der Schalendicke wurde sowohl Uber Elektronenstrahimikroanalyse (ESMA),

als auch optisch durchgefuhrt.

Eine qualitative Analyse der Palladium und Silberelementverteilung tGber den gesamten
Querschnitt des Katalysatorformlings erfolgte tber ESMA. Hierflr wird ein Profil der lokalen
Palladium- und Silberkonzentration entlang des Katalysatordurchmessers aufgenommenDie
zylindrischen Katalysatorformlinge werden vor jeder Messung an der Deckflache
angeschliffen, um die die katalytisch aktive Randschicht frei zu legen und eine ebene
Oberflache herzustellen. Der Katalysatorformling wird mit einer Kohlenstoffschicht versehen,
wodurch die nétige Leitfahigkeit gewahrleistet wird. Die vorbereitete Probe wird in die
Mikrosonde SEMQ der Firma ARL uberfihrt und positioniert. Es wird ein Vakuum von 10
!bar angelegt und ein Elektronenstrahl mit einer Beschleunigungsspannung von 2%V
verwendet. Durch die Anregung der inneren Elektronen von Palladium und Silber und dem
anschlie@enden Abfall in den Ausgangszustand wird Rontgenstrahlung emttiert. Die
Wellenlange und Intensitat der Rontgenstrahlung werden mit einem wellenlangendispersiven
Detektor detektiert. Die Wellenlange ist elementspezifisch, wobeidie Intensitat des Spektrums
ein Mal fir die Konzentration des jeweiligen Elementes darstellt. Mit Hilfe der ESMA kdnnen
Aussagen Uber die Breite der Palladiumrandschicht und somit tGber die mittlee Breite der
katalytisch aktiven Schicht | [getroffen werden. Gleichzeitig definiert diese den effektiven
Diffusionsweg der Molekile im Porengefiige des Katalysators. Weiterhin lasst sich mit dieser
Methodik feststellen, ob sich die Elementverteilungen von Palladium und Silber Gberlagern
und somit die lokale Voraussetzung fur eine Interaktion zwischen diesen beiden Metallen und

eine Verdinnung der Palladiumoberflachedurch Silber gegeben ist

Eine deutlich schnellere und praktikablere Mdglichkeit fur die Bestimmung der mittleren

Breite der katalytisch aktiven Palladiumrandschicht ] list die optische Bestimmung. Hierfir

werden vier Katalysatorformlinge halbiert und plan geschliffen. Die Querschnitte werden
hochaufgeldst eingescannt und unter Verwendung eins Mikromal3stabes sowie der frei
verfigbaren Software ImageJ ausgewertet. Dabei wurden an jedem der acht Querschnitte
jeweils vier Messungen im Abstand von 90° durchgefiihrt und diese 32 Messwerte gemittelt

Abbildung 3.5 zeigt eine Bildaufnahme der acht Querschnitte des beispielhaft flir den
Katalysator FPR.

Experimentelle Durchfiihrung Seite44



a1 e

Abbildung 3.5: Bildaufnahme fir die optische Bestimmung der Schalendicke, beispielhaft fiir FPR.

3.3.3.COChemisorption

Die Bestimmung der Palladiumdispersitit Dpy und der chemisorbierten Menge an
Kohlenmonoxid nco wurde dber die dynamische Methode der COPulschemisorption
durchgefuhrt. Die Messungen erfolgten mit der Chemisorptionsapparatur TPD/R/O 1100 von
Porotec unter Verwendung eines Warmeleitfahigkeitsdetektors (WLD). Etwa 4g der intakten
Pd-Ag/Al ,Os-Schalenkatalysatoren werden in den Glasreaktor Uberfihrt und bei 200 °C
(10 Kmin™) eine Stunde lang im 50 ml min™® Wasserstoffstrom (H, N50, Air Liquide)
vorbehandelt. AnschlieRend wird die Probe im Wasserstoffstrom auf 0°C (30 Kmin™)
abgekuhlt. In einen Trégergasstrom an Wasserstoff von 30nl min™ wurden 10 Pulse je
0,473 ml Kohlenmonoxid (CO N37, Air Liquide) aufgegeben. Der Abstand zwischen den
Pulsen betrug jeweils 12min. Das COSignal wurde mittels WLD aufgezeichnet und diente
nach Integration der Pulse zur Auswertung. Chemisorbiert Kohlenmonoxid auf der Probe, so
verringert sich die Signalfliche des CQOPulses. Ist die Oberflache der Probe mit
Kohlenmonoxid gesattigt, weisen alle folgenden Peaks eine identische Flache auf. Die
beobachtete Abnahme desAntwortsignals stellt damit ein Maf3 fir die chemisorbierte Menge
an Kohlenmonoxid nco dar. Weiterhin wurde Uber ein Massenspektrometer der zeitliche
Verlauf der Massenzahl 28 fir Kohlenmonoxid verfolgt und Uberwacht. Abbildung 3.6 zeigt

die beobachteten Signaé desWLD und des Massenspektrometes fur CO.
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Abbildung 3.6: WLD-und MS-Spektren der COChemisorption an FPR bei OC.

Auf Basis der bestimmten Menge chemisorbierten Kohlenmonoxi@ nco lasst sich die
Dispersitat D berechnen. Diese stellt das Verhdaltnis zwischen der Anzahl an

Palladiumoberflachenatomen n¢o zur Gesamtanzahl anPalladiumatomen npq dar.

0O & 3.23
z (3.23)

Bei der Charakterisierung auf Grundlage der COChemisorption ist zu beachten, dass von
einer linearen Adsorption von Kohlenmonoxid ausgegangen wird, Kohlenmonoxid liegt in der
Realitat allerdings auch verbriickt vor. Weiterhin kann keine Dispersitat D fir silberhaltige
Katalysatoren  bestimmt werden, da durch Silberzugabe die Anzahl an
Palladiumoberflachenatomen verringert wird, aber an Silber kein Kohlenmonoxid
chemisorbiert. Dies bewirkt eine Abnahme der detektierten chemisorbierten Menge an

Kohlenmonoxid nco

3.3.4.DRIFTS

Um Aussagen Uuber die Beschaffenheit der Kkatalytisch aktiven Oberflacheund der
Adsorbatgeometrie verschiedener Sondenmolekilezu erhalten wurden die industriellen
Katalysatoren B, C und D sowie eigengpraparierte Katalysatoren mittels FTIR-Spektroskopie
in diffuser Reflektion ( DRIFTS untersucht. Hierfur diente ein Nachbau der von Drochner et

al. %1% entwickelten DRIFTSZelle (siehe Abbildung 3.7). Der verwendete Probenteller
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kann zwischen 30°C und 150°C beheizt werden und ist drehbar. In den Probenteller sind
zwei Bohrungen eigelassen, in welche jeweils die unzerkleinerten Schalenktalysatoren und
eine Referenz Uber eine Feder fixiert werden. Die Gaszufuhr erfolgt von unten durch die

Proben- und Referenzzelle.

Abbildung 3.7: Ansicht auf die DRIFTelle (links) undProbenteller mit der Referenz KBr (R) und deruber einen
Einbau und Federfixierten Probe (P) (rechts).

Die in-situ Spektren in diffuser Reflektion wurden mit einem Equinox 55 Spektrometer von
Buker aufgenommen. Eine leitfahige Siliciumcarbid-Keramik diente dabei als IRQuelle. Der
Aufbau der DRIFTSZelle sowie der des Strahlengangs unter Verwendung eines Praying
Mantis SpiegelsystemgHarrick DRP-XXX Zubehdrsatz) ist inAbbildung 3.8 zusammengefasst.
Der IR-Strahl gelangt auf die Probe und wird diffus gestreut. Das Streulicht wird Gber das
Spiegelsystem fokussiert und zum Detektor geleitet. Die erhaltene spektrale Information
beinhaltet Beitrage der auf der Probe befndlichen Adsorbate. Weiterhin befinden sich im
aufgenommenen Spektrum Beitrdge des Spektrometers, den Spiegeln, der Gasphase und den
Fenstern. Das Spektrum der Adsorbatspezies lasst sich durch Messen gegen die Referenz vor
und nach der Adsorption bestimmen. Die Daten wurden mit der Software OPUS’ erfasst und
bearbeitet. Es wurden jeweils 64 Scans mit einer Auflésung von 4m™ im Bereich von 550 cm’

! bis 5000 cm™ aufgenommen und zu dnem Spektrum gemittelt, wobei sich abwechselnd
Uber den drehbaren Probeneller Probe und Referenz in dem Strahlengang befanden. Aus
Proben und Referenzspektrum wurde automatisch ein Differenzprektrum generiert. Durch
Subration eines Referenzspektrums konnten die Beitrage von Referenz und Probe entfernt
werden. Damit lassen sth ausschlie3lich die Adsorbatspezies und Veranderungen des Tragers,

hervorgerufen durch die Adsorption und Desorption des Sondenmolekils auf der
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Katalysatoroberflache, darstellen. Die beschriebene Vorgehensweise ist inAbbildung 3.9

schematisch zusammengefasst.

Praying Mantis-Spiegel IR Messstrahl

&
Gas @ Gin

IR-Strahl
vom Spektrometer

—

einfallender
IR-Strahl

diffus gestreutes

Abbildung 3.8: Schematischer Aufbau der DRIFT2elle; Position des Probentellers im Strahlengang (oben links),
Querschnittdurch den Probenteller mit dem Strémungsweg des Gases durch die Probe und
Referenz sowie der Streuung des IFStrahls (oben rechts), Prinzip der Streung des IRStrahls an
der Probe (unten links), Messzelle nach Drochner et all****% pestehend aus cer gekihlten
Haube mit optischen ZnSeFenstern, dem unteren Teil mit Gaszu und i ableitung sowie dem
beheizbaren Probenstempel, auf dem der Probenteller aufgebracht ist (unten rechts)!*4%
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Spektrum 1

Spektrum 2

Spektrum 4

Spektrum 5

Spektrometer

Spektrometer

Spektrometer

Spektrometer

Gas im Spektrometer

Gas im Spektrometer

Gas im Spektrometer

Gas im Spektrometer

Fenster, Spiegel und
deren Adsorbate

Fenster, Spiegel und
deren Adsorbate

Fenster, Spiegel und
deren Adsorbate

Fenster, Spiegel und
deren Adsorbate

Gas in der Messzelle

Gas in der Messzelle

Gas in der Messzelle

Gas in der Messzelle

Probe Referenz Probe Referenz
Adsorbate auf der
Probe
Gas Gas
Gas Gas Gas Gas
Gas Gas
Gas Gas Gas Gas K
/_‘\ {'_
Spektrum 3 8 Spektrum 6
Probe v I Probe
Adsorbate auf der SPEktrum 7
Probe
Adsorbate auf der
I Referenz ] Probe I Referenz ]
Abbildung 3.9: Schematische Darstellung zur Bestimmung von Adsorbatspektren auf der Katalysatoroberflache

mit der DRIFTSMesszelle nach Drochner et al.[*3¥%% ays den Beitragen zur spektralen
Informationen der aufgenommenen Spektren. (241

Als Sondenmolekil kam Kohlenmonoxid zum Einsatz, wobei als Referenz jeweils KBr
verwendet wurde. StandardmdaRig wurden die Katalysatoren in der DRIFTSZelle fir 5 min
bei 150 °C in 10ml min™ Stickstoff (N, N50, Air Liquide) ausgeheizt und anschlieBend fiir
30 min bei 120 °C in 10 ml min™ Wasserstoff(H, N50, Air Liquide) reduziert. Nach Abkiihlen
auf 45°C unter Wasserstoff wurde mit 10 ml min™® Stickstoff gespilt und das
Referenzspektrum aufgenommen. Fur die Untersuchung der C@Adsorption wurde fur eine
Stunde 10ml min™ ein CO-haltiges Priifgas (1,3 % CON47 in N, N50, Air Liquide) tiber Probe

und Referenz geleitet.

Weiterhin wurden die kohlenstoffhaltigen Ablagerungen auf der Katalysatoroberflache nach
einem 100 h Langzeittest untersucht. Hierfir wurde als Referenz nicht KBr sondern ein
frisches Katalysatorpellet verwendet. Die Spektren wurden bei 45°C in 10ml min™ Stickstoff

aufgenommen.
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3.3.5.ldentifizierung der Nebenprodukte mit GC -MS

Um das Nebenproduktspektrum der Selektivhydrierung von Acetylen unter tail-end
Bedingungen aufzuklaren, wurde tber eine Gasspritze Iml Abgas aus einem Standardversuch
mit Kat D (T=45 °C,p=10 bar, GHS\£4000 h) in ein GC-MS (Shimadzu, GCMSQP2010SE
von 10 m/z bis 600 m/z) eingespritzt. Hierfir wurde die Saule und ein identisches
Temperaturprogram wie in Abschnitt 3.2.4 beschrieben verwendet.Des Weiteren wurde das
Abgas Uber 12h in n-Pentan (zur Analyse, MercK eingeleitet, welches auf -82 °C mit einer
TrockeneisAceton-Mischung abgekihlt wurde. Die leicht gelbliche Flissigkeit wurde
aufkonzentriert und ebenfalls mit GGMS untersucht. Dabei wurde eine OPTMA WAXplus
Saule (29,5m, 0,25 um) verwendet. Die Ofentemperatur wurde von 40 °C auf 200°C mit

3 Kmin™ erhéht und fiir 10 min gehalten.

Fur die quantitative Analyse der kohlenstoffhaltigen Ablagerungen auf der
Katalysatoroberfliche wurden die 10 Pellets eines jeden Moduls nach einem 100
Langzeitversuch mit 5ml n-Pentan gewaschenund nach Abtrennen der festen Bestandteile
eingeengt. Die Analyseder gelblichen Flussigkeit erfolgte auch hier Gber GGMS wie oben

beschrieben.

3.3.6.Hg-Porosimetrie

Das Porenvolumen und die Porenvolumenverteilung der Katalysatoren sind nicht Uber
Stickstoffphysisorption zuganglich, da sich die Poremréf3en des verwendeten Tiagermaterials
im Bereich der Makroporen befinden. Uber Hg-Porosimetrie unter Verwendung eines
Hochdruckporosimeters Autopore 9520 kénnen diese bestimmt werden Daflr wird die
Katalysatorprobe auf eine Kornfraktion von 0,8 mm bis 1,4 mm verkleinert, eine Stunde bei
200 °C in Luft behandelt und im Exiskkator auf Raumtemperatur abgekihlt. Es werden1,2 g
der vorbehandelten Probe evakuiert, in ein mit Quecksilber gefllltes Penetrometer Uberflhrt
und an das Hochdruckporosimeter angeschlossen.Uber eine Pumpe wird zusatzliches
Quecksilber in mehreren Druckstufen bis auf 4000bar in das Penetrometer gepresst und das
eindosierte Quecksilber Uber eine Fillstandsanzeige kapazitiv gemessen. Da Quecksilber die
Oberflache der Probe nicht benetzt, entspricht das zusétzlib in das Penetrometer gepresste
Volumen an Quecksilber dem PorenvolumenVpqe der Probe. Ein Zusammenhang zwischen
dem anliegenden Druck p und dem Porenradius rpq. kann tber die Washburn-Beziehung aus
Gleichung (3.24) hergestellt werden.**? Hierfiir werden weiterhin der Kontaktwinkel M mit

141,3 °und die Oberflachenspannung desQuecksilbersa,y mit 480,5 dynescm™ benétigt. Die
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Porenradienverteilung ergibt sich aus der Auftragung des PorenvolumensVpye Uber den
Porenradiusrpgre
¢ AI-O

3.24
n (3.24)

Fur die Untersuchung von Katalysatorproben nach einem 100 h Langzeitversuch wurden diese
zusétzlich bei 400 °C eine Stunde in30 ml min™ Argon ausgeheizt (Ar N50, Air Liquide), um

leicht flichtige Komponenten zu entfernen.

3.3.7. Stickstoffphysisorption

Die spezifische Oberflache des Tragermaterials wurde mittels Stickstoffphysisorption unter
Verwendung der BEFMethode nach Brunauer, Emmet und Teller ¥ durchgefiihrt. Etwa
0,5 g einer 0,8 mm bis 1,4 mm Kornfraktion werden im 50 ml min™* Stickstoffstrom bei 300 °C
vorbehandelt und nach abkiihlen in das Messgerat GEMINI 2360 der Firma Micromeretics
Uberfuihrt. AnschlieBend wird der Probenraum evakuiert und auf 77 K abgekuihlt. Fir die
Messung der BETOberflache wird Stickstoff mit 5 Druckpunkten zwischen 50 mbar und
200 mbar zugegeben. Die adsorbierte Menge an Stickstoff wird gegen den jeweiligen
Relativdruck p/p, aufgetragen und aus der Steigung der Geraden lasst sich die spezifische

Oberflache berechnen.

3.3.8.TEM

An ausgewahlten Proben wurden hochaufgeltste scanning-
transmissionselektronenmikroskopische STEM) Untersuchungen durchgefuhrt. Die STEM-
Bilder wurden an einem ARM 200F (JOEL, Tokio, Japan)mit einer Beschleunigungsspannung
von 200 kV aufgenommen. Die maximale Auflésung des Detektors betragt 0.8 A. Zusétzlich
wurden die Proben Gber EDX (JED 2300T, JOEL) und EELS (Gatan Enfina) hinsichtlich ihrer
Zusammensetzung untersucht.Um die Wahrscheinlichkeit zu erhéhen eine aussagekraftige
Probe zu mikroskopieren, wurde die katalytisch aktive Randschicht derSchalenkatalysatoren
abgekratzt und gemoérsert. Das feine Pulver wurde mit Hilfe eines Ultraschallbades in
Methanol dispergiert. Nach dem Absetzten groRerer Partikel wurden wenige Tropfen der

Uberstehenden Suspension auf ein Kupfernetz (Kohlenstoffbeschichtet, 300 um mesh)
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gegeben Nachdem das Ldsungsmittel vollstandig verdampft war, wurde die Probe in das

Mikroskop Uberfuhrt und der Probenraum evakuiert.

Zusatzlich wurde die Kristallitgréf3enverteilung anhand von TEM -Aufnahmen bestimmt. Die
Untersuchungen wurden an einem JEM 2100 (JOEL, Tokio, Japan durchgefuhrt. Mit Hilfe
des ProgrammsLince wurden die gefundenen Kristallite ausgezahlt und vermessen, wodurch

sich eine KristallitgroRenverteilung ergibt.

3.3.9. TGA/DSC

Zur quantitativen Analyse der kohlenstoffhaltigen Ablagerungen auf der Katalysatoroberflache
wurden Katalysatorproben nach einem 100h Langzeitversuchthermogravimetrisch analysiert.
Hierfir wurde ein STA 429 der Firma Nertzsch Geratebau GmbH verwendet, welches eine
simultane Messung der Massendnderug (TGA) und des Warmeflusses (DSC) detektiert. Etwa
60 mg einer gemorserten Probe wurden im Temperaturbereich von 30°C bis 800°C mit einer
Heizrampe von 5Kmin™ in synthetischer Luft (75 ml min™) untersucht. Die vermessenen
Proben stammen jeweilsaus der Mitte eines jeden Moduls, es handelt sich um die Pellets

Nummer 6, 17, 28und 39 sowie um ein frisches Katalysatorpellet

3.3.10.TPR

Die temperaturprogrammierte Reduktion der Pd-Ag/Al,Osz-, Pd/AI,Os- bzw. Ag/Al,Os-
Schalenkatalysatoren wurde in einer TPD/R/O 1100 von Porotec durchgefiihrt. Die
Katalysatoren wurden nach der Kalzinierung gemoérsert und etwa 400mg in den Glasreaktor
Uberflihrt. Das Reduktionsverhalten der Proben wurde im 5 %-igen Wasserstoffstrom(5 % H,
N30 in Ar N50, Air Liquide) von 20 ml min™ im Bereich von 10 °C bis 600°C mit einer
Heizrate von 3 Kmin™ untersucht. Der Wasserstoffverbrauch bzw. die Wasserstofffreisetzung

wurde mit Hilfe eines WLD detektiert.

3.3.11.XRPD

Rontgenpulverdiffraktogramme  des  Trédgers wurden mit Hilfe eines  StadiP
Pulverdiffraktometers der Firma Stoe & Cie GmbH in Transmission aufgenommen.Hierfur
wurde ein Cuyx-Strahlung (1 =1,54060 A), ein Ge[111]-Monochromator und ein Mythen1K

Detektor der Firma Dectris verwendet.
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3.4. Messung der Verweilzeitverteilung

Der Advanced TEMKINReaktor wurde in Pulsexperimenten auf sein Verweilzeitverhalten hin
untersucht. Die erhaltene Verweilzeitverteilung diente zur Validierung der nummerischen
Modellierung der Fluiddynamik des Reaktors. FUr die Verweilzeitmessungen wurde gweils
ein Reaktormodul entweder mit kompakten Aluminiumpellets oder mit de m Tragermaterial
gefullt, um Massentransport im der freien Stromung und den Einfluss der Diffusion in die
Poren zu verifizieren. Der schematische Aufbau desVersuchssetupsist in Abbildung 3.10
dargestellt. Ein Puls des MarkergasesStickstoff wird tber ein pneumatisches GC 6Portventil
in den Tragergasstrom Argon eingegeben. Dadurch wird ein konstanter und fortlaufender
Gasfluss wahrend der Pulsexperimente gewahrleistet. Die Detektion des Markers erfolgt Gber
die Messung der spezifischen Warmekapazitat, des Gasgemisches, wofiir der Detektor eines
MFCs der FirmaBronkhorst verwendet wurde. Das Signal des MFCQUyc ist proportional zur
Warmekapazitat des Gasgemisches G, gasgemiscn  Wahrend die Warmekapazitat selber
proportional zum Stoffmengenanteil des MarkergasesSXyaker im Tragergasstrom ist (3.25).

Eine Herleitung der beschriebenen Beziehungen ist in der Arbeit von Gotz wiederzufindent*?*

144]

® X O x Y (3.25)

Die Pulsform wurde jeweils vor und nach dem Reaktor gemessenDie Messung des Eingangs
und Ausgangsignals erfolgt jeweils getrennt, da die Peakform beé Durchlaufen des MFC
verandert wird und eine gleichzeitige Aufzeichnung des Eingangs und Ausgangssignals aus

diesem Grund nicht méglich ist.

nur ein Detektor — /\

Abbildung 3.10: Schematischer Aufbau der PulsexperimenteStellung des 6Portventils wahrend der Pulsinjektion,

die Warmekapazitat wird entweder vor oder nach dem Reaktor gemessen (verdéffentlicht unter
[123])
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4. Modellierung in Comsol Multiphysics ©

Der folgende Abschnitt befasst sich mit der theoretischen Betrachtungund Modellierung von
Stoff- und Warmetransportvorgangen im Advanced TEMKINReaktor. Die Simulationen
wurden mit Hilfe der kommerziell verfligbaren Simulationssoftware COMSOL Multiphysics®

4.3b (COMSOL AB., Stockholm, Schweden) durchgefiihrt. Die aufgestellten mathematischen
Modelle werden unter Verwendung der Finiten-Elemente-Methode (FEM) geldst. Es sollndher
auf die verwendeten physikalischen und mathematischenBeziehungen eingegangen werden.
Die Geonetrie des Reaktors wurde als CABModell unter Verwendung der verfiigbaren Tools
in COMSOL Multiphysics® erstellt und implementiert. Weitere Informationen zum Aufbau

und Design des Advanced TEMKINReaktors sind in Abschnitt5.1.1 dargestellt.

4.1. Grundgleichungen

Fur die Bilanzierung muss zwischen drei verschiedenen miteinander gekoppelten Doméanen
unterschieden werden: die Gasphase, die portse katalytisch aktive Schaleind der inerte
porbse innere Kern des Schalenkatalysators. Ausschlielich bei der Betrachtung der
thermischen Eigenschaften des aus Stahl bestehenden Reaktors wurde dieser in die
Untersuchung mit einbezogen. Auf Grundlage der Ergebnisse wird bei allen weferen
Simulationen von isothermen Bedingungen ausgegangenTabelle 4.1 fasst die Konfiguration
der einzelnen miteinander gekoppelten physikalischen Madule in COMSOL Multiphysics® in

den jeweiligen Doménen zusammen.

Tabelle 4.1: Konfiguration der physikalischen Module in COMSOL Multiphysics® fur die einzelnen
Domanen.!*4

Doméanen  Stromungsdynamik Stofftransport Warmetransport
A Laminare
] ~ Strdmung A Konvektiver und diffusiver A Konvektiver und diffusiver
©35 A Kompressibles . \ Warmetransport (Fourier
o Fluid Stofftransport ( Fi ckosche Gesetz)

A ldeales Gas

A Diffusiver Stofftransport in pordsen
- Medien
A Stoffumwandlung durch
Reaktionen

A Warmetransport in pordsen
~ Medien
A Wérmequelle durch Reaktionen

Katalysator-
schale

- A Diffusiver Stofftransport in porésen A Warmetransport in porésen
Medien Medien

poroser
innerer Kern
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4.1.1.Domane des freien Fluid

Die Flow Doménen des freien Fluics werden Uber die Kontinuitats- und Navier-Stokes
Gleichung fur ein laminares, inkompressibles Fluid mit newtischen Eigenschaften beschrieben.
Fur die Berechnung der Dichte wurde das ideale Gasgesetz verwendet. Esrgeben sich

folgende Bilanzen:

Massebilanz
"nio m (4.2)
T nt O thw othw (4.2)
Impulsbilanz
T o e . , o
" o "otn o nttne né np 00 (4.3)
Energiebilanz
I T "Y T oo P -~
”w'l'_(‘) "wotny nt ‘A v (4.4)

Die Eigenschaften der Gasphase wurdenbasierend auf den Eigenschaften der Reingase

berechnet. Hierbei wurden die empfohlenen Mischungsregeln nach Onken et al.**! und

|, [146] [147-149

Poling et a verwendet, wobei die Methode nach Reichenberg ! fiir die Bestimmung
der dynamischen Viskositat p und die Methode nach Mason und Saxena **° fiir die
Berechnung der Warmeleitfahigkeit k herangezogen wurde. Aufgrund der geringen
Volumenanteile wurden die Eigenschaften das Reaktionsgas, deren reale Zusammensetzung
in Tabelle 3.4 zusammengefasst ist, als binares Gemisclvestehend ausEthylen und Argon
sowie fur die Pulsexperimente bestehend aus Stickstoff und Argon dargestelltAnalog erfolgte
die Bestimmung der Diffusionskoeffizienten der GaseO im tail -end Gas Uber eine einfache

Mischungsregel!**®!

(@) — (4.5)
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Die Berechnungen der dynamischen Viskositat p, der Warmeleitfahigkeit k und der
Warmekapazitat ¢,; der Reingase sowie der bindre Diffusionskoeffizient  der binaren

Mischungen wurden dem VDFWéarmeatlas'***! entnommen (siehe Anhang8.3).

4.1.2.Domane im porésen Medium

Im Unterschied zum freien Fluid beinhaltet die Gasphase im porésen Mediumnur einen
Bruchteil des zu bilanzierenden Volumens. Des Weiteren sinddie Poren bzw. Transportwege
zufallig verzweigt, sodass sich langsamere effektive Transportvorgange als im freien Fluid
ergeben. Um dies zu berlcksichtigen wurden die Porositat 7 und Turtositdt t des
Tragermaterials mit einbezogen. Die wichtigsten Kenndaten des verwendeten Katalysators C
sind in Tabelle 4.2 aufgelistet. Der Porendurchmesser des Tragerdis zu 200 nm verhindert
konvektive Transportvorgange, wodurch der entsprechende Ausdruck in der Massenbilanz
und die gesamte Impulsbilanz vernachlassigt werden kénnen.Die Randbedingungen zwischen
der Oberflache des pordésen Mediums und dem freien Fluid sind ein stetigr Massefluss sowie

eine Kontinuitat der entsprechenden Variablen.

Massenbilanz

19 fo A v xecE s »

5 z (4.6)
Energiebilanz

e Y nt 'Qny 47

&) o 0 4.7)

” (1') T ” &)ﬁ p l|: ” ('I) (48)

T T p T Q (4.9)
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Kenndaten des fiir die Modellierung verwendeten Katalysators C nach Pachulski et af*? 8%,

Tabelle 4.2:
ﬁ
Zusammensetzung
Pd 0.036 Ma.-%
Ag 0.015 Ma.%
Al,O5 99.64 Ma.-%
SiG 0.17 Ma.%
Porensystem
Total 0.450 ml geor™
Makroporen (> 50 nm) 0.391 ml geo™
Mesoporen (5 nmi 50 nm) 0.056 ml gca ™
Microporen (< 5 nm) -
Mittlerer Porenradius i [ 85.8 nm
Porositat] 0.65
Turtositat T 3
Pelletdimension
Form zylindrisch
Hohe 4.5 mm
Durchmesser 4.5 mm
Schalendicke 300 um

Da sich der Diffusionsmechanismus unter industriellen Bedingungen im Ubergangsbereich

zwischen molekularer (M) und Knudsen (K) Diffusion befindet, wird der Diffusionskoeffizient

‘O  auf Basis von Gleichung(4.10) berechnet.

p

L
$ (0]

Der Diffusionskoeffizient nach Knudsen O kann Uber den mittleren Porenradius il

bestimmt werden.

L
0
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(4.11)

to

Die Warmeleitfahigkeit k, Warmekapazitat ¢,, und Dichte des pordsen Katalysators

wurden ausgehend von Literaturdaten!**? interpoliert (siehe Abschnitt 8.3).

4.1.3.Katalytisch aktive Domane

Fur den Fall der Selektivhydrierung von Acetylen kommen Pd-Ag/Al ,Os-Schalenkatalysatoren
zum Einsatz, wobei die katalytisch aktive Komponente Palladium in einer&auf3eren Schale von
etwa 300 pm angereichert ist. Dieser Bereich wird durch die katalytisch aktive Doméne
reprasentiert. Der innere Bereich des Katalysators wird in der Simulation als inert angesehen.

Das Reaktionsnetzwerk wurde inden Quell- und Senkenterm R, implementiert.

Y O ti (4.12)

Die Mikrokinetik fur Katalysator C unter tail -end Bedingungen wurde bereits von Pachulski et

(12 81 im Festbettreaktor untersucht. Dabei kristallisierten sich drei sinnvolle

al.
Geschwindigkeitsgesetze heraus. Modell 32 und 34 stellen semiempirische Potenzansatze dar,
wobei Modell 55 zusatzlich die fir die Selektivitat der Katalysatoren wichtige
Acetylenadsorption an der Oberflache beriicksichtigt und damit einen mechanismusbasierten
Hougen-Watson-Ansatz darstellt. Die Geschwindigkeitsgesetzte wurden beziiglich statistische

[153]

sowie physicochemisher Aspekte evaluiert. Die Bedeutung von Stoff- und

Warmetransport wurde unter Verwendung des Mears **4, WeiszPrater-Kriteriums **® sowie

[156157) abgeschatzt. Ausgehend von diesen

der Damkdhlerzahl dritter und vierter Ordnung
Kriterien kann der Einfluss von Stoff- und Warmetransportprozessen unter gleichbleibenden
Bedingungen vernachlassigt werden. Weiterhin beinhaltet das kinetische Modell 55 die
Uberlegungen von Borodzinski et al. > %89 wobeij die Reaktionen an zwei verschiedenen
Aktivzentren ablaufen. Die Hydrierung von Acetylen zu Ethylen sowie die Bildung der Butene
finden am Aktivzentrum s1 und die Folgehydrierung von Ethylen zu Ethan an s2 statt. Die
Aktivzentren variieren jeweils in ihrer GrofRe, wodurch die Hydrierung von Acetylen und

[144

Ethylen 6rtlich separiert wird. Wie die Arbeit von Gotz **4 zeigt, lasst sich der Umsatz und

Selektivitatsverlauf mit den Modellen 32 und 34 nur unzureichend beschreiben, sodass im
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Folgenden ausschlief3lich auf das Modell 55 eingegangen wird. Tabelle 4.3 fasst die einzelnen

Reaktionen sowie die verwendeten Geschwindigkeitsgesetzte des Modells 55 zusammen.

Tabelle 4.3: Zusammenfassung der fir de Modellierung betrachteten Reaktionen an den jeweiligen
Aktivzentren und die dazugehérigen Geschwindigkeitsgesetze von Pachulski et all*? 84,

Reaktion Geschwindigkeitsgesetz ~ Aktivzentrum

AE B O AR 5 _tP®b s1
p *+r b
R EDP P

At g€ O AE o —F—F— s2
P *+ib

At & OAE o _ PP s1
P +r D

Die Temperaturabhangigkeit der Reaktion und Adsorption wurde tber Arrhenius (4.13) bzw.
einen van't-Hoff-Ansatz (4.14) bestimmt. Die benétigten Parameter flir das Modell 55 sind in

Tabelle 4.4 zusammengefasst.

N Q tAgb o
ZTY (4.13)

Or
2°Y

, o y
Op Ly tAG@D (4.14)

Abschlie3end missendie publizierten Geschwindigkeitskonstanten Kepeziiscn, Welche sich auf
die verwendete Katalysatormasse beziehen, in volumenbezogene Geschwindigkeitskonstanten
Kvoumentrisch Nach Gleichung (4.15) umgerechnet werden. Diese nehmen Bezug auf das
Volumen der katalytisch aktiven Schale Vschae Welches sich aus der Geometrie der
Katalysatorpellets und der Schalendicke ausTabelle 4.2 berechnen lasst. Hierbei wird von
einer gleichmafigen Verteilung der aktiven Komponente in der Schale des Katalysators und

einer gleichbleibenden Masse araktiver Komponente pro Katalysatorpellet ausgegangen.

" a
Q .
W

ti (4.15)
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Tabelle 4.4: Parameter des kinetischen Modells 55 fur die Selektivhydrierung von Acetylerus der kinetischen

Modellierung unter Verwendung von PFR Experimentent!? &

Parameter Einheit Wert
P JE¥ITI 16.4£5.2
F JTEfI N 11.8+6.0
F JTEfI N 16.3+5.1
| /i Tic t6 tAAB 6. 3PN O01.7%6
| [T Tic tO6 tAAB 4. 8pluol.*7
| (i Tic 16 tAAB 4. 9P o1.22
L_ & IAB 12. &p10.%7
L_ /A 1.4+0.2
Yonrl a TEf T -12.8+3.8
Yonrl A [EfQ T 8.0+4.7

4.1.4.Reaktorkorper

Die einzelnen Stahlteile des Reaktors bzw. der Module werden zu einem einheitlichen
Stahlzylinder zusammengefasst. In Analogie zu den bereits beschriebenen Domanen wurde
der Warmetransport tber den Energieumsatz beschriebern(4.16). Die thermische Leitfahigkeit
k, die Warmekapazitat ¢, und die Dichte ” des Stahlzylinders wurden der implementierten

Materialdatenbank von COMSOL Multiphysics® entnommen.

1Y
G—, nt iy (4.16)

4.2. Rechengestitzte Geometrie und Randbedingungen

Die Durchgeflihrten Simulationen basieren auf einer dreidimensionalen spiegelsymmetrischen
oder zweidimensionalen axialsymmetrischen Geometie. Die geometrischen Modelle sind
jeweils in Abbildung 4.1 dargestellt. Die geometrischen Modelle des Advanced TEMKIN
Reaktors enthalten zuséatzlich HohlrAume, welche auf Toleranzen in der Fertigung und auf
konstruktionstechnische Anforderungen zurickzufihren sind. Die Untersuchungen dieser
Einfliisse sind in der Arbeit von Gotz ***! aufgeschliisselt. Ausgehend von den verwendeten
Stromungsgeschwindigkeiten wurde ein vollstandig ausgebildetes laminares Strémungsprofil

als Eingangsstromung verwendet. Der Systemdruck wurde Uber den Ausgangsstrom
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zusammen mit einem nichtviskosen Zustand definiert. An den Grenzen des freien Fluid

wurden Haftbedingungen angenommen, wodurch die Fluidgeschwindigkeit an der Wand auf

Null gesetzt wurde und sich eine Grenzschicht ausbildet. Wie die Ergebnisse in Abschnitt
5.2.1 zeigen, kann von isothermen Bedingungen ausgegangen werden. Aufbauend auf diesen
Ergebnissen wurde wéahrend der Simulation von thermischen Bedingungen die Temperatur

der auBeren Umgrenzung als konstant gesetzt.

Abbildung 4.1: Dreidimensionalen spiegelsymmetrischen oder zweidimensionalen axialsymmetrischen Geometrie
des originalen TEMKINReaktors (a + c) und des Advanced TEMKHReaktors (b + d) ohne dem
Reaktorkorper. Die unterschiedlichen Faben symbolisieren hierbei die verschiedenen Doméanen:
freies Fluid (cyan), katalytisch aktive Doméane (rot) und dasinerte porése Tragermaterial (weil3).

Die Pellethalter sind jeweils in grau dargestellt.

4.3. Numerische Diskretisierung und Lésungsmethoden

Die Simulationen wurden in der Modellierungsoberflaiche von COMSOL Multiphysics® 4.3b

durchgefiihrt. Hierbei wurden die implementierten Meshingtools und numerische Solver
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verwendet, um Approximative des gekoppelten Gleichungssystems bestehend aus partiellen
Differentialgleichungen zu finden. Die computergestitzt erzeugten Gitter wurden hinreichend
verfeinert, um eine zuverlassige Modelkonvergenz sowie eine minimale Abweichung von
kleiner 1 % bei Erhdhung der Anzahl der Gitterelemente in den bestimmten Variablen zu
erhalten. Nahere Untersuchungen zur Netzunabhangigkeit sind in der Arbeit von Gotz!** zu

finden.

Der Aufbau des Rechengitters fur die zveidimensionale Geometrie des Advanced TEMKIN
Reaktors ist in Abbildung 4.2 dargestellt. Hierbei wurden die Flachen mittels dreieckiger
Elemente unstrukturiert unterteilt. Um die hohen Gradienten in radialer Richtung an den
Begrenzungen des Fluid besser abbilden zu kénnen wurden spezielle viereckige Elemente mit

grolRem Seitenverhaltnis verwendet.
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Abbildung 4.2: Exemplarische Darstellung der zweidimensionalen Geometrie mit Detailansichten des Gitter$*4

Abbildung 4.3 zeigt eine exemplarische Darstellung des dreidimensionalen Gitters, wobei das
Volumen in unstrukturierte Tetraeder unterteilt ist. An den Flachen der Fluidbegrenzungen
werden hier prismatische und pyramidale Elemente eingefiigt, um die auftretenden

Gradienten besser abbilden zu kdnnen.

W
f

gy

|
!

iq.li”u‘lﬁ-"‘#.'!'"-

Abbildung 4.3: Exemplarische Darstellung der dreidimensionalen Geometrienit Detailansichten des Gitters!***
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5. Ergebnisse und Diskussion

5.1. Der Advanced TEMKIN-Reaktor

Der Advanced TEMKINReaktor stellt ein innovatives Reaktordesign zur Testung von
industriell relevanten Schalenkatalysatoren ohne Veranderung der geometrischen
Eigenschaften der derselben dar. Das bereits 1968 vorgestellte Reaktorkonzept von Temkin et
al. [*** wurde durch Arvindan et al. [*? und der Suid-Chemie AG!**®! in Kooperation mit dem
Arbeitskreis Prof. Claus!*?® optimiert und verfeinert . Im Folgenden wird die Auslegung des
Advanced TEMKINReaktors auf die Anforderungen der Selektivhydrierung von Acetylen
sowie der verwendeten Katalysatorgeometrie beschrieben. Industriell werden in der
Selektivhydrierung von Acetylen zylinderférmige Schalenkatalysatoren mit einer Dimension

von 4.5 mm x 4.5 mm eingesetzt.

Uber Validierungsmessungen soll die Leistungsfahigkeit desri dieser Arbeit verwendeten
Reaktordesigns untersucht werden. Eine Erweiterung der Anlage durch ein Mehrportventil
erlaubt die Anwendung des Advanced TEMKINReaktors als Zapfstellenreaktor, dessen

Moglichkeiten aufgezeigt werden.

5.1.1. Aufbau des Advanced TEMKIN-Reaktors

Der hier vorgestellte Advanced TEMKINReaktor baut sich aus einzelnen Modulen auf. Jedes
Modul besteht aus zwei Halften eines Stahlzylinders, in welche jeweils 11 Kavitaten gefrast
sind. Die Katalysatorformlinge werden mit Hilfe von drei Pellethaltern in der Mitte jeder
Kavitat fixiert. Die Form der Kavitaten wurde an die verwendeten zylindrischen
Katalysatorpellets angepasst und so dimensioniert, dass sich ein Spalt von 0,5 mm zwischen
Mantelflache des Katalysatorformlings und Reaktorwand egibt. Der Aufbau eines Moduls
inklusive Kavitaten und Pellethalter ist in Abbildung 5.1 dargestellt. Hierbei ist die Form und

GroRRe der Kavitdten variabel auf die der verwendeten Katalysatorformlinge anpassbar.
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Abbildung 5.1:  Aufbau des verwendeten Advanced TEMKIN Reaktors (versffentlicht unter 12412%)

Nach dem Einsetzten der Katalysatorpellets werden die beiden Halften des Stahlzylinders
Ubereinander geklappt und jeweils in eine Reaktorhilse engefuhrt, welche sich durch

Reaktorkopfe verschlieen lasst und in das Leitungssystem der Anlage integriert wird (siehe
Abbildung 5.2). Zur Messung der Reaktortemperatur werden Thermoelemente von beiden
Seiten der Reaktorhillse angebracht und auf einen Abstand von etwa Inm zum ersten und

letzten Katalysatorpellet fixiert. Die Reaktorhillsen wiederum sind in einem beheizbaren

Aluminiumblock eingebettet (siehe Abbildung 5.2). Der Temperaturgradient entlang eines

Reaktormoduls wurde experimentell sowie Uber FEMSimulation auf maximal 1 K verifiziert .

In der hier vorgestellten Apparatur zum High-Throughput-Screening von zylindrischen

Schalenkatalysatoren fir die Selektivhydrierung von Acetylen werden vier solcher
Reaktormodule in Reihe geschalten.
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Abbildung 5.2: a) Schematischer Querschnitt des Aufbaus eines Reaktormoduls mit Reaktorhilse, Kopfen,
Thermoelementen und den gefiliten Halbzylindern und b) des kompletten Reaktorblocks samt
vier Modulen und Heizblock. (versffentlicht unter [12412%)
Das Anlagenflief3bild ist in Abbildung 5.3 dargestellt. Eine Besonderheit der hier vorgestellten
Apparatur ist die Verschaltung des Advanced TEMKINReaktors mit einem 6-Wege
Mehrportventil von VICI, welches es ermdglicht, die vier in Reihe geschalteten Reaktormodule
als Zapfgellenreaktor zu verwenden. Hierbei wird das Probennahmeventil des
Gaschromatographen in verschiedene Positionen zwischen die Module der Apparatur
geschalten. Entscheidend dabei ist, dass zu jedem Zeitpunkt alle Module komplett
durchstromt werden und kein Abschnitt des Reaktos im ruhenden Gasgemischverweilt, was

eine starke Desaktivierung zur Folge hatte.
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Abbildung 5.3:  AnlagenflieRbild des Advanced TEMKINReaktors (verdffentlicht unter [12412%
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5.1.2.Validierung der Testanlage

Fur die Validierung des Advanced TEMKINReaktors wurde die Selektivhydrierung von
Acetylen unter tail-end Bedingungen andrei industriellen Schalenkatalysatoren ausgewahlt.
Dabei handelt es sich umdie silberhaltigen Katalysatoren B und C sowie Katalysator D als
silberfreie Variante von Katalysator G die Kenndaten dieser Katalysatoren sindin Tabelle 2.1

zusammengefasst'? &

Das verwendete Prifgasgemisch ist industriellen taidend
Bedingungen nachempfunden und besteht aus einem stdchiometrischen Verhaltnis aus
Acetylen und Wasserstoff sowie einem Uberschuss an Egten, die genaue Zusammensetzung
ist in Tabelle 3.4 wiederzufinden. Das Umsatzverhalten Xaceyien i Abhangigkeit von der
modifizierten Verweilzeit (g oder auch als Verhaltnis von Katalysatormasse zu Feedstrom
W/ F bekannt, ist in Abbildung 5.4 fir die drei Katalysatoren dargestellt. Uber eine
Doppelbestimmung der Schalenkatalysatoren lassen sich  Aussagen Uber die

Reproduzierbarkeit und die Fehlergrenzen treffen.
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Abbildung 5.4: Umsatz von Acetylen Xyceye, Uber der modifizierten Verweilzeit U« aus den Untersuchungen
von industriellen Schalenkatalysatoren, jeweils doppelt bestimmt (7=45°C, p=10bar).
(verdffentlicht unter [124129)

Wie erwartet kdnnen fur den silberfreien Pd/Al,Os-Schalenkatalysator D im Vergleich zu den

Pd-Ag/Al ,Os-Schalenkatalysatoren B und C im gesamten Verweilzeitbereich mit bis zu 27 %

deutlich héhere Umsétze beobachtet werden, was mit dem aus der Literatur bekanten

Ergebnissen zum Einfluss von Silber als Promoter in der palladiumkatalysierten

(%3 Dies spiegelt sich ebenso im Umsatzverhalte

Selektivhydrierung von Acetylen einhergeht
der Katalysatoren B und C wieder. Durch den deutlich héheren Silberanteil bei gleicher
Palladiumbeladung weist der Katalysator C hier hohere Umsatze auf. Trotz der deutlich
hoheren Umsatze bei vergleichbaren modifizierten Verweilzeiten zeigt der Katalyséor C im

Selektivitdts-UmsatzDiagramm (siehe Abbildung 5.5) die héchsten Selektivitaten zu Ethylen
mit 83 % im Vergleich zu Katalysator B. Pachulski ¢al. [** 8% begriindeten diese Beobachtung
durch eine starkere Verdinnung der Palladiumoberflache durch den Promotor Silber. Des
Weiteren ist ein Absinken der Ethylenselektivitat bei Katalysator C oberhalb von 80 % Umsatz
festzudellen, wobei Katalysator B bereits bei Umsétzen lber 60 % deutlich geringere
Selektivitditen aufweist. Der Pd/Al,Os;-Schalenkatalysator D zeigt ca. 6 % geringere
Ethylenselektivtaten. Der drastische Selektivitatseinbruch ist verbunden mit einer verstarkten
Bildung an Ethan. Eine Begrindung fur dieses Selektivitdtsverhalten kann in der deutlich

starkeren Adsorption von Acetylen an Palladium im Vergleich zu Ethylen gesehen werden und

damit an einer begrenzten Verfligbarkeit von Aktivzentren fur die Folgehydrierung zum
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Abbildung 5.5: SelektivititsUmsatz-Verhalten aus der Variation der modifizierten Verweilzeit U, jeweils
doppelt bestimmt ( 7=45 °C, p=10 bar). (versffentlicht unter [12412%)
Ethan. Bei hoheren Umsétzen sinkt allerdings der Partialdruck an Acetylen deutlich, wobei die
Adsorption des Ethylens begiinstigt wird und damit die Bildung von Ethan.!* Die in
Abbildung 5.4 und Abbildung 5.5 dargestellten Testergebnisse liefern eine sehr gute
Reproduzierbarkeit und Vergleichbarkeit der unterschiedlichen Katalysatoren hinsichtlich
ihres Umsatz und Selektivitatsverhaltens. Die Abweichungen der Selektivitat bewegen sich im
Bereich von maximal 0.7 % und die der Aktivitaten um maximal 2 %. Mdgliche Fehler sind
katalysatorseitig zu suchen und entstehen durch Inhomogenitaten der Schale bedingt durch
den Herstellungsprozess. Aufgrund dieser sehr guten Reproduzierbarkeit und einer damit
verbundenen exzellenten Vergleichbarkeit unterschiedlicher Katalysatoren ist eine
Grundvoraussetzung fir eine Testung von bereits hoch optimierten Katalysatorsystemen
gegeben, da sich die Umsatz und Selektivitatssteigerung lediglich im Bereich von wenigen

Prozentpunkten bewegt.

Abbildung 5.6 zeigt die Selektivitaten des literaturbekannten Nebenproduktspektrums der
drei untersuchten industriellen Katalysatoren, wodurch sich das unterschiedliche Verhalten
der Ethylenselektivitaten aus Abbildung 5.5 erklaren lasst Dabei wurden die in der Literatur
beschriebenen Nebenprodukte Ethan, 3Buten, cisButen, trans-Buten und 1,3-Butadien
gefunden.[lz] Die hochsten Selektivititen zu Ethan und den G,-Komponenten werden fir den
silberfreien Katalysator D beobachtet was insgesamt zu einem Selektivitatsunterschied zu

Ethylen von rund 7 % in Vergleich zu den beiden silberhaltigen Schalenkatalysatoren fihrt.
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Diese Beobachtungen stiitzen diebereits literaturbekannten Erkenntnisse zur promotierenden
Wirkung von Silber in der palladiumkatalysierten Selektivhydrierung von Acetylen. [*> 8 Nur
geringe Unterschiede kdnnen in der Betrachtung der silberhaltigen Katalysatoren B und C
ausgemacht werden. Katalysator B weist im Vergleichetwa 1.5 % hohere Selektivitaten zu
1,3-Butadien auf, allerdings ist die Hydrieraktivitat zu Ethan und 1 -Buten fiir Katalysator C
leicht erhoht. Diese Unterschiede erweisen sich als sehr gering und liegen im Bereich oder nur
geringflgig Uber der Standardabweichung. Entsprechend dieser Nebenproduktselektivitaten
ergeben sich fur Katalysator B und C nahezu gleiche Ethylenselektivéten, wie bereits

beschrieben.
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Abbildung 5.6: Selektivitdten der beobachteten Nebenprodukte Ethan sowie der einzelnen G-Komponenten fiir
die drei untersuchten Pd/Al,Oz;- und Pd-Ag/Al ,0s-Schalenkatalysatoren (7=45°C, p=10 bar,
GHSW4000 hY).
Die Ergebnisse zeigen einen linearen Anstieg des Umsatzes bis zu rund 70 % durch eine
Erhdéhung der modifizierten Verweilzeit (Abbildung 5.4). Diese Beobachtung lasst darauf
schlieRen, dass in diesem Umsatzbereich von keiner Beeinflussung der Reaktion durch &ufRere
Stofftransportlimitierung oder von Warmetransport ausgegangen werden kann. In den FEM-
Simulationen konnte dem advanced TEMKINReaktor ein nahezu ideales Verhalten bezogen
auf Stoff- und Warmetransport bescheinigt werden (siehe Abschnitt5.2). Diese theoretischen
Erkenntnisse sollen durch experimentelle Daten gestiitzt und validiert werden. Fir eine
Uberpriifung auf duBere Rp _| gnmpr jgkgrgcpsle gk Dcqgr crrpec._
Abhangigkeit von der Stromungsgeschwindigkeit des Fluids, mit deren Zunahme sich der

Stoff- und Warmeulbergang erhéht, bei konstanter modifizierter Verweilzeit gemessen. Bringt
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eine Steigerung der Stromungsgeschwindigkeit keine Erh6hung des Umsatzes, dann ist dies
ein Hinweis, dass der Ablauf der chemischen Reaktion nichtdurch auf3ere Transportvorgange
“cf gl bc PrDurclydie Zdpfstellenmodifikation des Advanced TEMKINReaktors konnte
bei vier verschiedenen modifizierten Verweilzeiten gemessen werden, wobei die eingesetzte
Katalysatormasse variiert wurde und der Volumenstrom des acetylenhaltigen Priufgases
entsprechend angepasst wurde. Die Abhangigkeit des Umsatzesron der eingesetzten

Katalysatormassedes verwendeten Katalysabrs Cfindet sich in Abbildung 5.7 wieder.
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Abbildung 5.7: Uberprifung auf &uRere Transportphanomene im Advanced TEMKINReaktor fiir die
Selektivhydrierung von Acetylen mit Katalysator C (=45 °C, p=10 bar).

Grundsatzlich lasst sich erkennen, dass durch eine Erhdhung der Katalysatormasse bzw. des
Volumenstroms bei konstanter _,,q keine htheren Umsatze erzielt werden Schlussfolgernd
kann man hier davon ausgehen, dass keineaufl3ere Transportlimitierung vorliegt. Diese
Aussage lasst sich fur die vier untersuchten modifizierten Verweilzeiten wiederfinden.
Allerdings treten starke Schwankungen bei den Untersuchungen von 186.3gka h molAcety.en'l
bzw. im Bereich von geringen Katalysatormassen auf. Da sich allerdings keine Tendern in
den Schwankungen wiederfinden lassen kénnen diese auf ungleichmaflige Beladungen und
Texturen der Katalysatoren zuriickgefiihrt werden, anstatt auf Transportphdnomene. Die
Standardabweichungen der beobachteten Umsatze bei den 3 weiteren modifizierten
Verweilzeiten bewegen sich im Bereich von maximal +2%. Diese sind &hnlich den
Reproduzierbarkeitsversuchen und gehen aus den oben genannten Probleme hervor. Die

Selektivhydrierung von Acetylen unter den gegebenen Bedingungen imAdvanced TEMKIN
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Reaktor obliegt dementsprechend keiner &uf3eren Transportlimitierung. Weiterhin lasst sich
festhalten, dass sich mit dem hier vorgestellten Reaktortyp reproduzierbare und

aussagekraftige Ergebnisse ab einer Katalysatormasse von runddLerzielen lassen.

Ein Hauptgrund fiir die Entwicklung des TEMKIN-Reaktors sind die von Temkin et al. '
postulierten auftretenden Wandeffekte und die axiale Rickvermischung bei der Testung von
Schalenkatalysatoren in einem zu klein dimensionierten Laborreaktor. Um dies zu umgehen
und um Kosten fur Katalysator und Edukt zu sparen werden Schalenkatalysatoren
bekanntermafien zerkleinert getestet, wobei gravierende Verdnderungen an der Geometrie
des Katalysators und damit auch an den Stoff und Warmeubergangseinflissen vorgenommen
werden. Um diese Einflisse abschatzen zu kénnenwurde eine vergleichende Untersuchung
des Katalysators C in einem einfachen Rohrreaktor mit einer 200um bis 500 um Siebfraktion
durchgefuhrt. Der Vergleich des gemorsertenKatalysators vermessen im Rohrreaktor und
des intakten Schalenkatalysators untersucht im Advanced TEMKIN-Reaktor, in Abbildung 5.8

zeigt eine deutlich hohere Aktivitat des intakten Formkorpers.
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Abbildung 5.8: a) Vergleich desUmsatzverhaltens von Katalysator C als intakter Schalenkatalysatoruntersucht
im Advanced TEMKINReaktor und als 200 pm bis 500um Pulverim Rohrreaktor und das daraus
folgende Selektivitdts-Umsatz-Verhalten b) ( 7=45 °C, p=10 bar).

Die Differenz des Umsatzes betragt bis zu 1446, hierfir kann eine unzureichend homogene

Durchstromung des Katalysatorbetts als Ursache genannt werden.Durch die definierte

Anordnung und Umstromung der Katalysatorpellets im Advanced TEMKINReaktor sind die

genannten Wandeffekte und Randgangigkeiten wie sie im Festbett bei der Testung von
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Pulvern beobachtet werden, zu vernachlassigen Die Selektivitaten sind hingegen identisch
und weisen keine Abhangigkeit von der Art der verwendeten Testung auf. Diese Aussage
lassen sich grundsatzlich in allen Messungen an Schalenkatalysatoren wederfinden,
Selektivitditsanderungen koénnen erst in Umsatzbereichen Uber 8% beobachtet werden. Eine
Begriindung fur diese regulierte Selektivitat kann in der deutlich starkeren Adsorption von
Acetylen an PRalladium im Vergleich zu Ethylen gesehen werden und damit an einer
begrenzten Verfugbarkeit von Aktivzentren fir die Ethylenhydrierung bei hodheren

Partialdriicken an Acetylen bzw. beigeringen Umsatzen!***!

Weiterhin wurden keine Blindumsétze des reinen Edelstahlreaktors sowie des U-Al,Os-
Tragermaterials bis zu 100°C festgestellt. Eine nahere Ausfihrung hierzu ist im Anhang8.2

zu finden.

Wie die Validierungsergebnisse zeigen, bietet sich der hier vorgestellte Advanced TEMKIN
Reaktor durch sein definiertes Strémungsbild und den exzellenten
Warmeulbergangseigenschaften fir die Testung von unzerkleinerten industriellen
Schalenkatalysatoren an. Die Form der Kavitdten ist variabel auf die Kontur der
Katalysatorformlinge anpassbar. Es ergibt sich eine exzellente Reproduzierbarkeit und
Differenzierung zwischen mehreren Katalysatorsystemen, wobei die Unterschiede
ausschlie3lich auf das Katalysatorsystem und nicht den Reaktor zuriickgefiihrt werden
kénnen. Durch seinen einfachen und robusten Aufbau sowie die geringen notwendigen
Katalysator- und Eduktmengen fir einen Test, sind alle Voraussetzungen fir eine schnelle,
kostengiinstige und prézise Optimierung von Prototypen bis hin zu bereits etablierten
Katalysatorsystemen fir den industriellen Einsatz geschaffen. Neben der Mdglichkeit, die
tatsachliche Performance der Schalenkatalysatoren evaluieren zu kdnnen, bietet dieses
Reaktorsygem weitere Anwendungsmaoglichkeiten. Die einzelnen Module kdnnen sowohl in
Reihe als auch parallel geschaltet werden und erlauben somit ein HighThroughput-
Screening. Die experimentell und dber Simulation (Abschnitt 5.2) evaluierten exzellenten
Stoff- und Warmetransporteigenschaften des Advanced TEMKINReaktors favorisieren diesen
Reaktor zur Ermittlung von kinetischen Daten an Schalenkatalysatoren. Die vorgestellte
Zapfstellenkonfiguration ermoglicht nicht nur eine schnelle Messung der Kinetik, sondern es
lasst sich dadurch ein mehrschichtiger Festbettreaktor im Labor nachstellen. Mehrstufige
Reaktionen wie die Umsetzung von Propen zu Acrylsaure tber Acrolein oder @& Herstellung

von Methacrylséure, ausgehend von Isobuten {iber Methacrolein, sind denkbaf*?®!
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5.2. Nummerische Modellierung des Advanced TEMKIN-Reaktors

Das folgende Kapitel beschéftigt sich mit der nummerischen Modellierung von Stoff und
Warmetransportvorgangen im Advanced TEMKINReaktors. Die verwendeten Modelle werden
mittels Pulsexperimenten und katalytischen Untersuchungen validiert. Auf dieser Basiswird
anschlieRend die urspriingliche, von Temkin et al. [**®! vorgeschlagene Bauform mit dem
Advanced TEMKINReaktor verglichen.

5.2.1.Validierung der verwendeten Modelle

Die Validierung der Modelle fUr innere und aufere Stofftransportvorgange erfolgte Uber
Pulsexperimente bei Raumtemperatur wie in Abschnitt 3.4 beschrieben. Hierfir wurde das
experimentell bestimmte Eingangssignal als instationare Randbedingung fur die
zeitabhangige Pulssimulation verwendet. Der Advanced TEMKINReaktor wurde dabei zum
einen mit unporésen Aluminiumpellets und zum anderen mit dem porésen
Aluminiumoxidtr agerpellets gefiillt, um den Einfluss der intrapartikularen Diffusion zu
klassifizieren. Die berechnete Pulsform am Reaktorausgang aus einem dreidimensionalen
Modell ist vergleichend in Abbildung 5.9 mit dem experimentellen Werten dargestellt. Unter
Verwendung von unpordsen Aluminiumpellets ohne intrapartikularer Diffusion ist eine sehr
gute Ubereinstimmung zwischen Experiment und Simulation festzustellen (Abbildung 5.9a).
Geringfligige Unterschiede kdnnen unter Hinzunahme der intrapartikularen Diffusion
festgestellt werden (Abbildung 5.9b). Diese Abweichungen lassen sich auf eine variierende
Porositat der verwendeten Aluminiumoxidtragerpellets zurtickfihren. Wie aus Abbildung 5.9
zu entnehmen erhoht sich die beobachtete und simulierte mittlere Verweilzeit beim Ubergang

von unporésen zu pordsen Pellets, was auf einen intrapartikularen Stofftransport im porésen
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Abbildung 5.9: Gemessene (Punkte) und vorhergesagte Signalform (Linien) aus Pulsexperimenten
(Vrrager= 176 Nml min™) im Advanced TEMKINReaktor gefiillt mit unporésen Aluminiumpellets
(a) und porésen Al,Os-Tragerpellets. Das gemessene Signal am Eingang des Reaktors dientts a

Eingangsrandbedingung der Stoffmengenkonzentration in der Simulation (veréffentlicht unter
[144]).
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Medium zurlckgefuhrt werden kann. Die gute Ubereinstimmung von Experiment und
Simulation sowie die Abbildung von Diffusionseinflissen im porésen Tragermaterial
beschreiben eine erfolgreiche Validierung der Modellierung des Stofftransports. Unabhangig
davon sind dreidimensionale Rechnungen seh rechen- und zeitintensiv. In Anbetracht der
steigenden Komplexitdt durch die Implementierung des Reaktionshetzwerkes ist eine
Verwendung eines zweidimensionalen axialsymmetrischen Modells wiinschenswert, um den
Rechenbedarf zu reduzieren. Abbildung 5.10 vergleicht die simulierten Antwortsignale der
Verweilzeitexperimente fur die beiden geometrischen Modelle und dem Experiment. Es lassen
sich lediglich geringfigige Unterschiede zwischen dem deidimensionalen und dem
zweidimensionalen axialsymmetrischen Modell feststellen. Die Abweichungen konnen auf
eine leicht veranderte Geometrie zurlickgefihrt werden, da unter Verwendung des
zweidimensionalen axialsymmetrischen Modells fertigungsbedingte HoHrdume, wie in
Abschnitt 4.2 erwéhnt, nur unzureichend dargestellt werden kénnen. Abgesehen davon sind
die beobachteten Unterschiede nur sehr gering, weshalb im weieren Vorgehen ausschliel3lich

das zweidimensionale axialsymmetrische Modell verwendet wird.
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Abbildung 5.10: Gemessene (Punkte) und vorhergesagte Signalform am Reaktorausgang unter Verwendung
eines dreidimensionalen (gestrichelte blaue Linie) oder eines zweidimensionalen
axialsymmetrischen  échwarze  Lini@ Modells des Advanced TEMKINReaktors
(Vrrager= 176 Nml min™, Raumtemperatur) (veréffentlicht unter 44).

Die Implementierung eines katalytisch aktiven Bereichs, des Reaktionsnetzwerks und der

Reaktionskinetik nach dem Modell 55 von Pachulski et al.!** 8! erlaubt eine Berechnung von
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Umsatz und Selektivitaten. Hierbei wurde wie oben beschrieben ein zweidimensionales
axialsymmetrisches Modell und stationdre Bedingungen angenmmen. Abbildung 5.11 stellt
einen Vergleich zwischen den modellierten und gemessenen reaktionstechnischen Ergebnissen
nach den einzelnen Modulen des Alvanced TEMKINReaktors dar, wobei signifikante
Unterschiede zu beobachten sind. In Anlehnung an den literaturbekannten Mechanismus ist
die Folgehydrierung von Ethylen zu Ethan raumlich von der Hydrierung von Acetylen und der
Bildung von C,-Komponenten abgetrennt. Die beobachteten Unterschiede der Selektivitaten
und Umsétze ausAbbildung 5.11 lassen sich aufeine variierende spezifische Anzahl dieser

45. 1581591 pHasverwendete kinetische

zwei verschiedenenAktivzentren s1 und s2 zuriickfithren.!
Modell 55 von Pachulski et al. '* 8 pasiert auf diesen mechanistischen Uberlegungen und

zeigt fur die C4-Selektivitat eine gute Ubereinstimmung von Experiment und Simulation.
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Abbildung 5.11: Vergleich von Umsatz an Acetylen und den Selektivitaten zwischen dem Experiment (Punkte)
und der Modellierung (Linien) ohne Korrekturfaktoren fir die Reaktionsgeschwindigkeit en
(verdffentlicht unter 44,

Die Aktivzentren s1 und s2 bhilden sich wahrend der Reaktion durch die Ablagerung von

445 158159 Entsprechend sensibel ist die

hoheren Kohlenwasserstoffen und Verkokungen au
Ausbildung dieser Zentren in Bezug auf die thermischen Bedingungen im Reaktor (z Bsp.
Hot-Spots). Das Auftreten von HotSpots ist im Advanced TEMKINReaktor aufgrund seines
guten thermischen Kontakt zwischen Katalysatorpellet und temperierter Reaktorwand sowie
der raumlichen Trennung der Pellets vernachlassigbar. Schlussfolgernd sindlie thermischen
Bedingungen im Advanced TEMKINReaktor und im PFR, welcher fir die kinetische
Untersuchung verwendet wurde, nicht identisch. Die variierende spezifische Anzahl cer zwei
verschiedenen Aktivzentren s1 und s2 wurde Uber die Einfuhrung der Korrekturfaktoren f;
und fs, im kinetischen Modell fir den Advanced TEMKIN-Reaktor nach Gleichung (5.1)

bertcksichtigt. Der Korrekturfaktor fgs; bezieht sich auf das Aktvzentrum sl fur die
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Selektivhydrierung von Acetylen und die Bildung der C,-Komponenten. Die Folgehydrierung

von Ethylen zu Ethan an s2 wird Uber fs, korrigiert.

~

Q tQ (5.1)

Fur die Bestimmung der optimalen Korrekturfaktoren wird die Summe der quadratischen
Abweichungen von den simulierten zu den experimentelle Umséatzen und Selektivitaten bei
Variation der beiden Korrekturfaktoren betrachtet sowie die Fehlerquadratsumme FQS

minimiert.

il o)
— |0

By "y (5.2)
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Abbildung 5.12: Fehlerquadratsumme (FQS, blau: niedrig; rot: hoch) bei der Variation derKorrekturfaktoren f g,
und f (versffentlicht unter [244).
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Abbildung 5.12 zeigt die Fehlerquadratsumme wéahrend der Parametervariation. Ein globales
Minimum konnte bei f 3;=0.517 und f £x=0.102 ausgemacht werden. Unter Verwendung dieser
Korrekturfaktoren nach Gleichung (5.1) kann eine exzellente Ubereinstimmung zwischen
Experiment und Simulation beobachtet werden (Abbildung 5.13). Das kinetische Modell
wurde somit fur die Simulation validiert und wird fur weitere Untersuchungen fir Abschnitt

5.2.2 benutzt. Des Weiteren konnte der Umsatz und Selektivitatsverlauf bei verschiedenen

Temperaturen abgebildet werden. Weitere Informationen sind in der Arbeit von Gétz **4 zu

finden.
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Abbildung 5.13: Vergleich von Umsatz an Acetylen und den Selektivitditen zwischen dem Experiment (Punkte)

und der Modellierung (Linien) unter Verwend ung der optimierten Korrekturfaktoren £ fir die

Reaktionsgeschwindigkeiten (versffentlicht unter 244,
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5.2.2.Vergleich des Advanced TEMKINReaktors mit der urspringlichen Bauform

Die Performance des Advanced TEMKINReaktors wurde vergleichend mit der originalen
Version von Temkin et al. "'® mittels Simulation untersucht. Die Studie beschéftigt sich
hierbei mit dem Einfluss von Temperatur und Stofftransport auf die Reaktion. Der folgende
Abschnitt befasst sich demzufolge mit dem thermischen Bedingungen sowie innerer und
auRerer Stofftransportlimitierung wahrend der Selektivhydrierung von Acetylen. Wie in

Abschnitt 5.2.1 beschrieben wurden die verwendeten Modelle fir die Simulation erfolgreich

validiert.

Chemische Reaktionen bzw. deren Kinetilen verhalten sich aufgrund ihrer
Temperaturabhangigkeit sehr sensitiv auf die thermischen Bedingungen im Reaktor. Vor
allem fur kinetische Untersuchungen sind isotherme Bedingungen wiinschenswertallerdings
sind diese im PFR in der experimentellen Praxisnur schwer zu erreichen. Demgegeniber
postulierten Temkin et al. ''® isotherme Bedingungen in ihrem neuen Reaktordesign, bedingt
durch einen schmalen Spalt zwischen Reaktorwand und Katalysatorpellet und den damit
verbundenen sehr guten  Warmetransporteigenschaften Dagegen stehen alle
Katalysatorpellets im Advanced TEMKINReaktor Uber die Pellethalter im direkten Kontakt zur
temperierten Reaktorwand, was die Warmetransporteigenschaften weiter begtinstigen sollte.
Abbildung 5.14 zeigt die Temperaturverteilung im originalen und Advanced TEMKIN-Reaktor
sowohl ohne und mit Pellethalter fir eine klassische Warmeentwicklung in der katalytisch
aktiven Schalevon 2.75 10° W m™ fiir die Selektivhydrierung von Acetylen (berechnet nach
den beobachteten Umsatzen und den Reaktionsenthalpien, weitere Ausfiihrungen im Anhang
8.3.6). Das &aufere Gehduse des Moduls ist im direkten Kontakt zum temperierten Heizblock

und wird deswegen als Randbedingung auf eine Temperatur von 45 °C gesetzt. Unter

Hinzunahme der Pellethalter ist die simulierte Temperaturerhéhung bedingt durch die

Abbildung 5.14: Vergleich der Temperaturverteilung im originalen (a) und Advanced (b) TEMKINReaktor, unter
der Annahme einer Warmeentwicklung von 2.75 10° W m? jeweils in der katalytisch aktiven
Schale. Die Temperatuverteilung wurde ohne (oberhalb) und mit (unterhalb) Pellethalter
simuliert (veroffentlicht unter [244).
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Reaktionswarme unterhalb von 0.1 K. Auf Grundlage dessen kann die Annahme von
isothermen Bedingungen im Reaktor flr weitere Simulationen als valide betrachtet werden,

wodurch sich der Rechen und Zeitaufwand deutlich reduzieren lasst.

Neben der Temperatur werden chemische Reaktionen mafigeblich vom Stofftransport
beeinflusst und sind damit sensibel beztglich der Stromung und den Transportvorgangen im
porbsen Pellet und auRen herum. Ausgehend von der alternierenden Anordnung von
Inertpellet und Katalysatorpellet im originalen TEMKIN -Re&tor postulierten Temkin et al.
(18] hierfur Stofftransporteigenschaften &hnlich derer einer Reaktorkaskade von idealen

CSTRs. Abbildung 5.15 betrachtet die simulierte Verweilzeitverteilung eines idealen
Acetylenpulses im originalen und Advanced TEMKINReaktor unter Reaktionsbedingungen
(Abbildung 5.15a) sowie einen Vergleich fur die vorhergesagte Verteilung eines einfachen
CSTRKaskadenmodells @bbildung 5.15b). Unter Vernachlassigung der Diffusion in das

porbse Medium wie z. Bsp. in den Katalysator oder das Inertpelletkann die Vorhersage von

Rcki gl sl b Isj% mt_ “cqrorger ucpbcl , Qgel gdgi
Berucksichtigung der Diffusion in den genannten Bereichen festgestellt werden. Aufgrund der
Komplexitat ist es nicht mdglich Uber ein einfaches Kaskadenmodell den Shift zu héheren
Verweilzeiten zu erklaren, da die Wechselwirkung zwischen freien Fluid und intrapartikularen
Stofftransport nicht bert cksichtigt wird. Wie zu erkennen ist, wird die Verweilzeitverteilung
vornehmlich durch Transportlimitierungen beeinflusst, welche im Folgenden in &uf3eren und

inneren Stofftransport untergliedert werden.
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Abbildung 5.15: (a) Simulierte Verweilzeitverteilung eines idealen Acetylenpulses im originalen (gestrichelte Linie)
und Advanced (kompakte Linie) TEMKINReaktor unter Reaktionsbedingungen mit und ohne
Betrachtung der Diffusion in das porése Medium. (b) Verweilzeitverteilung vorhergesagt tber ein
einfaches CSTKaskadenmodell mit variierender Reaktoranzahl.Die Verweilzeit £ wurde mit Hilfe

der hydrodynamischen Verweilzeit Unormiert (verdffentlicht unter [244).

Ergebnisse und Diskussion Seite79



Der auliere Stofftransport wird hauptséchlich durch das Strémungsbild im Reaktor bestimmt.
Abbildung 5.16a zeigt die ortsaufgeldste Acetylenkonzentration innerhalb des originalen
TEMKIN-Reaktors, wodurch eindeutige Konzentrationsgradienten vor und nach jedem
Katalysatorpellet zu beobachten sind. Die dargestellten Stromungsgeschwindigkeiten im
Reaktor in Abbildung 5.16b legen die Schwachstellen des originalen Reaktordesigns offen.
Jeweils an den Kontaktpunkten zwischen Inertpellet und Katalysatorpellet kommt es zu
Ausbildung von Totzonen. Diese werden durch eine sehr geringeStromungsgeschwindigkeit
in diesen Bereichen indiziert. Die Konzentrationsunterschiede konnen dem langsamen
Stofftransport zugeschrieben werden, da in diesen Bereichen der diffusive Uber dem
konvektiven Stofftransport dominiert. Die unterschiedlichen Konzentrationen und
Verweilzeiten von Acetylen in der katalytisch aktiven Schale beeinflussen die Kinetik der
Reaktion substanziell und fihren zu einer erhohten differentiellen Ethanselektivitat im

Bereich der Totzonen
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Abbildung 5.16: Ortsaufgeloste Konzentration an Acetylen (a), Stromungsgeschwindigkeit (b) und differentielle
Selektivitdt zu Ethan in der aktiven Schale (c) fir einen Teilasschnitt im ersten Modul des
originalen TEMKIN-Reaktors (veroffentlicht unter [144)).
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Die dargestellten Ergebnisse ausAbbildung 5.16 bestarken die Vermutung einer geringen
Nutzung der katalytisch aktiven Oberflache und eines eindeutigen Einflusses des
Reaktordesigns m originalen TEMKIN-Reaktor auf die beobachteten Umsatze und

Selektivitaten.

Um den Einfluss von aulRerer Stofftransportlimitierung auf die Mikrokinetik der Reaktion zu
minimieren ist eine Reduktion der Totzonen und ihrer GréRe in unmittelbarer Nahe der
Katalysatorpellets von Vorteil. In Bezug auf diesen Sachverhalt unterstreicht ein Vergleich die
Vorteile der vorgestellten Advanced Version des Reaktors. In Bezug auf das originale
Reaktordesign konnte die Umstrémung der Katalysatorpellets verbessert werden(Abbildung
5.17a). Daraus folgen eine deutliche Verkleinerung der Totzonen vor allem vor dem
Katalysatorpellet und damit ein Abbau von Konzentrationsgradienten entlang des katalytisch

aktiven Pellets (Abbildung 5.17b). Folgerichtig konnte der Einfluss des Reaktordesigns auf die

c:Acetyler}’ u SEthan
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Abbildung 5.17: Ortsaufgeldste Konzentration an Acetylen (a), Stromungsgeschwindigkeit (b) und differentielle

3.0 mol/m

C

Selektivitdt zu Ethan in der aktiven Schale (c) fir einen Teilausschnitt im ersten Modul des
Advanced TEMKIN-Reaktors (veréffentlicht unter [244).
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Reaktionskinetik auf einen schmalen Bereich hinter dem Katalysatorpellet begrenzt werden,

wie in Abbildung 5.17c dargestellt.

Die Auswirkungen des inneren Stofftransports kdnnen mit Hilfe einer Simulation sehr
detailliert untersucht werden, indem man ortsaufgeldste Konzentrationsunterschiede entlang
einer Schnittlinie durch ein Katalysatorpellet betrachtet. Wie erwartet zeigt Abbildung 5.18
molare Konzentrationsunterschiede in der Mitte des ersten Katalysatorpellets sowie
Gradienten in der aktiven Schale als auch innerhalb der Grenzschicht der Fluidstrémung.
Aufgrund der deutlich schnelleren Diffusion von Wasserstoff im Vergleich zu den
Kohlenwasserstoffen wird hier nur ein sehr geringer Gradient beobachtet Da die Gradienten
in der Grenzschicht und in der katalytisch aktiven Schale Uberwiegend durch die
Eigenschaften des Katalysatorpellets bestimmt werden, sind hier nahezu kein®ifferenzen in
diesem Bereich zwischen dem originalen und dem Advanced TEMKIMNReaktor festzustellen.
Im Unterschied dazu kénnen die Abweichungen in Bezug auf die Konzentrationen im inerten
Pelletkern auf den aufleren Stofftransport zurickgefihrt werden, wie in diesem Abschnitt
detailliert beschrieben. Abermals unterstreichen diese Simulationsergebnisse den Einfluss von
Stofftransportphanomenen und untermauern den Vorteil und Nutzen des vorgestellten
Advanced TEMKINReaktors durch einen signifikanten Abbau von Konzentratonsgradienten

innerhalb der Pellets.
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Abbildung 5.18: Vergleich der molaren Konzentrationsunterschiede relativ zur Konzentration an der
Reaktorwand in einer Schnittlinie durch die Mitte des ersten katalytisch aktiven Pellets fiir den
originalen (gestrichelte Linie) und dem Advanced (kompakte Linie) TEMKINReaktor
(verdffentlicht unter [244)).
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Der Einfluss von Gradienten verursacht durch Porendiffusionslimitierung in der katalytisch
aktiven Schale kann durch eine nahere Betrachtung der relativen Anderung der
Reaktionsgeschwindigkeiten entlang der Schale geprift werden und ist in Abbildung 5.19a
dargestellt. Aufgrund der bevorzugten Adsorption von Acetylen, welche experimentell

gefunden *** wurde und im kinetischen Modell 55 implementiert ist [ 8

, kommt es zu
einer Blockierung der Aktivzentren fir andere Komponenten. Damit I&sst sich die beobachtete
Beschleunigung statt der erwarteten Aonahme der Reaktionsgeschwindigkeit aufgrund der
geringeren Konzentrationen der Reaktionspartner erklaren. Die Anderungen der
Reaktionsgeschwindigkeiten innerhalb der Schale fir die Hydrierung von Acetylen und die
Bildung der C,-Komponeneten, welche beideam Aktivzentrum sl stattfinden und durch sehr
ahnliche Geschwindigkeitsansatze beschrieben werden, unterscheiden sich nicht. Hingegen ist
der Einfluss der Acetylenkonzentration auf die Folgehydrierung von Ethylen zu Ethan, welche
am Aktivzentrum s2 stattfi ndet, deutlich ausgepragter. Das zeigt sichdurch eine Steigerung
der Reaktionsgeschwindigkeit . von Uber 6 % innerhalb der katalytisch aktiven Schale
(Abbildung 5.19a). Folgerichtig erhdht sich die differenzielle Selektivitat zu Ethan entlang der
Schale, wie in Abbildung 5.19b gezeigt. Ausgehend von diesen Erkenntnissen wird ersichtlich,
dass die Einstellung einer definierten Schalendicke einen mafgeblichen Einfluss auf das
Wechselspiel zwischen Umsatz und Selektivitét in der Selektivhydrierung von Aceglen unter
tail-end Bedingungen hat. Eine experimentelle Untersuchung dieses Einflusses wird in
Abschnitt 5.5.3 diskutiert.
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Abbildung 5.19: (a) Relative Anderung der Reaktionsgeschwindigkeiten und (b) differenzielle Ethanselektivitét
entlang der katalytisch aktiven Schicht im Advanced TEMKIMReaktor (versffentlicht unter 44,

Obwohl der hohe Rechenaufwand in der nummerischen Modellierung immer noch eine
entscheidende Herausforderung darstellt, war es moglich dessen Potenzial fur die

Untersuchung von Reaktoren im Labormaflistab zu nutzen, wie die beschriebenen Ergebnisse
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in diesem Abschnitt zeigen. Die Modellierung der Transportprozesse wahrend der Reaktion
ermdglicht einen Zugang zu diversen Gro3en, wie z. Bsp. ortlich aufgeldste Konzentratios-
und Temperaturgradienten, welche nur schwer oder nicht experimentell bestimmbar sind.
Allerdings erweisen sich diese Gréf3en bei der Evaluierung verschiedener Reaktordesigns und

Katalysatoren sowie bei der Optimierung bestehender Reaktordesigns als sehr hilfreich.

Die Modellierung konnte erfolgreich (ber Verweilzeitexperimente und katalytische
Experimente validiert werden. Die thermischen Bedingungen innerhalb der TEMKIN
Reaktoren lassen sich sehr gut kontrollieren und fiihren zu einer nahezu isothermen
Temperaturverteilung. Des Weiteren wurde der Effekt von &auf3erer und innerer
Stofftransportlimitierung detailliert untersucht, welcher signifikant von der Umstrémung und
Ausbildung von Totzonen in der Nahe der Katalysatorpellets abhangt. Wahrend das originale
Reaktordesign von Temkin et al. "'® eindeutig durch die Strémungsbedingungen und
Totzonen beeinflusst wird, konnten diese Einflisse im Advanced TEMKINReaktor erheblich
reduziert werden. Auch wenn die Auswirkungen auf die modellierten Selektivitdten nur sehr
gering sind, was vor allem dem hochentwickelten Katalysata zugeschrieben werden kann,
sind die Ergebnisse relevant fir den industriellen Prozess und haben zusatzlich einen
auffallenden Einfluss auf die beobachteten reaktionstechnischen Ergebnisse. So wird die £
Bildung in der Literatur als initialer Schritt der Bildung von Griindlen sowie Verkokungen
angesehen und diese beeinflussen somit das Stabilitatsverhalten der Katalysatoren
fundamental.'® Da die Simulationen einen naheren Einblick in den inneren Stofftransport
gewahren, ist es mdglich den Einfluss des Katalysatoraufbaus an sich zu untersuchen. Die
Ergebnisse belegen die Relevanaer in der Selektivhydrierung von Acetylen verwendeten

Schalenkatalysatoren.

Die Performance des TEMKINReaktordesigns konnte mit Hilfe der Simulationen erfolgreich
verifiziert werden, besonders aber heben sie die Vorteile des Advanced TEMKIINReaktors
gegenuber der originalen Version hervor. AbschlieBend betrachterd lasst sich aus den
durchgefuhrten Modellierung en feststellen, dass sich der Advanced TEMKINReaktor sehr gut
fur die Testung, Entwicklung und Optimierung von industriellen Schalenkatalysatoren eignet,
da die Einflisse des Reaktors auf ein Minimum reduziert sind und somit die wahre

Performance der Katalysatoren gemessen wird
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5.3. Untersuchung der Katalysatordesaktivierung

Ein essentielles Problem der industriell verwendeten PdAg/Al ,Os-Schalenkatalysatoren in der
Selektivhydrierung von Acetylen unter tail-end Bedingungen ist die kurze Katalysatorstandzeit
von maximal 6 Monaten. Begrindet liegt die rasche Desaktivierung in der Bildung von
Kohlenwasserstoffablagerungen und der  folgenden Verkokungen auf  der
Katalysatoroberflache. 2% &1 |ndustriell werden die Kohlenwasserstoffe und Verkokungen
von den desaktivierten Katalysabren in oxidativer Atmosphéare bei Temperaturen von rund

500 °C heruntergebrannt. Auftretende Sinterungsprozesse fihren zum Verlust von katalytisch
aktiver Oberflache und damit zu héheren Temperaturen im Prozess, um die gewinschten
Umsatze erreichen zu koénren. Entsprechend der beschriebenen Problematik ist ein

Katalysatorwechsel etwaalle 5 bis 7 Jahre nétig.

In diesem Abschnitt soll naher auf das Desaktivierungsverhalten der industriellen
Katalysatoren B, C und Daus Abschnitt 5.1.2 eingegangen werden, um das Verstandnis far
dieses unerwiinschteVerhalten in der palladiumkatalysierten Selektivhydrierung von Acetylen
zu erhohen. Hierbei werden besonders die zeitlichen Verlaufe der Umsatze und der

Selektivitaten sowie die Untersuchung der Ablagerungen betrachtet.

Die Anderungen des Acetylenumsatzes fir die drei industriellen Schalenkatalysatoren,
beginnend nach einem katalytischen Standardtestwelcher eine 10-stiindige Einlaufphase und
eine Variation der modifizierten Verweilzeit beinhaltet, sind in Abbildung 5.20 dargestellt.
Der silberfreie Katalysator D weil3t hierbei den deutlichsten Umsatzriickgang von rund 28%
innerhalb der betrachteten 75h TOS auf. Die beste Performance im Langzeittest zeigt
Katalysator C welcher lediglich einen Umsatzriickgang von 5 % aufzeigt. Doppelt so schnell
desakiviert Katalysator B mit einer Umsatzabnahme von 10%. Generell wird die
Desaktivierung von palladiumhaltigen Katalysatoren in der Selektivhydrierung von Acetylen
der Bildung und Ablagerung von Grindlen und Verkokungen zugeschrieben, welche durch
eine Blodkierung der Aktivzentren zu einem Absinken der beobachteten Umsétze fiihrtt*? &)
Aufgrund dessen wurden die Massenzunahmen der Katalysatoren Uber 100G TOS mittels
Auswiegen vor und nach dem Test bestimmt. Dabei konnte ein eindeutiger Zusenmenhang
zwischen Umsatzriickgang undden abgeschiedenen Grindlen und Verkokungen ausgemacht
werden: Fir den langzeitstabilsten Katalysator C wurde lediglich eine Massenzunahme von
2.3 Ma.-% uber 100 h TOS festgestellt. Entsprechend ihres Desaktivierungsvdraltens folgen
Katalysator B mit 5.1 Ma.-% und Katalysator D mit 14.3 Ma.-%. Die Methode der Bestimmung

der Massenzunahme und der gezogenen Rickschlissauf die Menge der abgeschiedenen
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Abbildung 5.20: Anderungen der Acetylenumsatze der industriellen Katalysatoren B, C und D uberder Zeit,
beginnend nach einer Einlaufphase von 10 h und einer Variation der modifizierten (7=45 °C,
p=10bar, GHS¥4000h™) (versffentlicht unter [26%),

kohlenstoffhaltigen Ablagerungen wurde mittels thermogravimetrischer Analyse (TGA)

verifiziert, wie in diesem Abschnitt noch gezeigt wird.

Weiterhin wurden auch die Selektivitatsverlaufe der drei Katalysatoren (ber der Zeit
aufgezeichnet, die Ergebnisse sind in Abbildung 5.21 zusammengefasst. Ahnlich dem
Umsatzverhalten im Langzeittest erweist sich auch her Katalysator C am stabilsten, wobei ein
Verlust der Selektivitat zu Ethylen von rund 2 % beobachtet wird (Abbildung 5.21a). Fur
Katalysator B sinkt die Ethylenselektivitat um 10% auf 70% und flir den silberfreien
Katalysator D um 33% auf 42 %. Die sinkende Selektivitat zu Ethylen Uber der Zeit fur die
untersuchten industriellen Schalenkatalysatoren ist bedingt durch eine vestarkte
Folgehydrierung von Ethylen zu Ethan, was durch eine ansteigende Ethanselektivitat sichtbar
wird (Abbildung 5.21b). Die Selektivitdt zu den C,-Komponenten bleibt Gber den
beobachteten Zeitraum von 75 h nahezu konstant und schwankt fur alle drei Katalysatoren
um etwa 1 % um den jeweiligen Startwert. In Bezug auf den von Borodzinski et al. [4% 18159
postulierten Mechanismus, welcher von einer Ausbildung von zwei Aktivzentren auf der
Katalysatoroberflache augeht, wie in Abschnitt 2.2.1 beschrieben, kann davon ausgegangen
werden, dasssich wéhrend der Reaktion durch die gebildeten Ablagerungen das Verhaltnis
zwischen Aktivzentrum sl (Hydrierung von Acetylen und Bildung C;-Komponenten) zu s2

(Hydrierung von Ethylen) zu Gunsten der Folgehydrierung an s2 verschiebt.
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Abbildung 5.21: (a) Selektivitditen zu Ethylen und (b) Etan der industriellen Katalysatoren B, C und D Uberder
Zeit, beginnend nach einer Einlaufphase von 10 h und einer Variation der modifizierten
Verweilzeit ( 7=45 °C, p=10 bar, GHS¥4000h™) (versffentlicht unter 169,
Die Unterschiede im Stabilitatsverhalten zwischen den drei industriellen Schalenkatalysatoren
B, C und D lassen sich zumeinen auf die Zusammensetzung und den Einfluss von Silber als
Promotor zuriickfihren. Bei Katalysator D handelt es sich um eine silberfreie Variante von
Katalysator C, wodurch die verstarkte Bildung von kohlenstoffhaltigen Ablagerungen und
damit die schnellere Desaktivierung im Vergleich zu den beiden silberhaltigen Katalysatoren
erklart werden kann. Zum Anderen ergab de Charakterisierung der Katalysatoren B und C
mittels CO-Chemisorption, TEM und XPSaus der Arbeit von Pachulski'** 8 eine verstarkte
Silberanreicherung an der katalytisch aktiven Oberflache fur Katalysator C und damit eine
bessere Verdinnung der Palladiumensemblesim Vergleich zu Katalysator B Folglich
verringert sich die Anzahl benachbarter Palladiumatome und die Anzahl dissoziativ
gebundener Acetylenmolekille wodurch eine verminderte Bildung an Ethan und Griinélen
begriindet werden kann. Durch die unterdriickte Grindlbildung und der daraus folgenden
Koksabscheidungerweist sich Katalysator C amlangzeitstabilsten, da die Aktivzentren nicht
blockiert werden. Die Messung des Kohlenstoffprofils nach Langzeituntersuchungen von
Paculski [*? zeigen eine Anreicherung des Kalenstoffs im Bereich der aktiven Schale,

wodurch die Bildung der Oligomere an Palladium nachgewiesen werden konnte.

Weiterhin fuhrt die Bildung der Griinéle zu einer Fillung der Poren des Katalysators. Durch
den steigenden Einfluss der Porendiffusion steig die Ethanbildung deutlich wie fir
Katalysator B und D beobachtet. Nahere Beschreibungen zu diesenVerhalten folgen in
diesem Abschnitt. AuRerdem wird in der Literatur der Einfluss von Spillover -Wasserstoff
diskutiert, wobei Uber die Koksablagerungen aktvierter Wasserstoff fir die Hydrierung von

Ethylen transportiert wird, was zu einer sinkende Ethylenselektivitat fihrt. [37: 4041 43 161 pje
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abgeschiedenen Griindle dienenweiterhin als Wasserstoffreservoir fur die Folgehydrierung zu
Ethan[*!

In den folgenden Ausfihrungen werden hauptsachlich die beiden Grenzfdlle Katalysator C
und D betrachtet, da hier die grofsten Unterschiede im Stabilitdtsverhalten ausgemacht

werden konnten.

Der modulare Aufbau des verwendeten Advanced TEMKINReaktorsermoglicht eine genauere
Analyse der Desaktivierung dieser Katalysatoren in den verschiedenen Abschnitten des
Reaktors. Die Untersuchung der Desaktivierung in den einzelnen Modulen, wobei jedes
Katalysatorpellet eine klar definierte Position im Reaktor hat, soll im Folgenden als Beispiel
genutzt werden, um die Mdglichkeiten dieses Reaktors aufzuzeigen. Hierfir wurde die
Anderung des Umsatzes in den einzelnen Modulen alle 2 h erfasst. Der Startpunkt wurde nach
der Einlaufphase und der Variation der modifizierten Verweilzeit gesetzt. Die beobachteten
Umsatzéanderungen fir Katalysator C sind in Abbildung 5.22a dargestellt. Eindeutig zu
erkennen ist eine stake Desaktivierung im ersten Modul: Der Umsatz sinkt bis zum Ende der
Messung nach 100h um ca. 5 %. Weiterhin ist zu Beginn der Messung eine Umsatzsteigerung
in den Modulen 2 bis 4 erkennbar, welche dazu fuhrt, dass der integrale Umsatz des Reaktors
trotz einsetzender Desaktivierung im ersten Modul fir etwa 10h konstant gehalten wird.
Nach etwa 80h TOS setzt die Desaktivierung auch in den Modulen 2 und 3 ein, sodass diese
auf den urspringlichen Umsatz, wie zu Beginn der Messung, absinken. Durch Modul 4 kan
dieser Effekt nicht weiter kompensiert werden, was zu einem Einbruch der integralen

Aktivitat fuhrt. Bis zum Ende der durchgefihrten Messung weist das 4. Modul einen um 1%
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Abbildung 5.22: (a) Anderungen der Acetylenumsétze des Katalysators Ghach den einzelnen Modulen (iber der
Zeit, beginnend nach einer Einlaufphase von 10 h und einer Variation der modifizierten
Verweilzeit (7=45°C, p=10bar, GHS¥4000h™). (b) Massenzunahme des Katalysatrs C in den
einzelnen Modulen nach 100 h TOS, bestimmt durch Auswiegen der Pellets vor und nach dem

Versuch (veroffentlicht unter [12412%),
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hoéheren Umsatz an Acetylen auf, als zu Beginn der Untersuchung. Die Kompensation des
Umsatzrickganges vor allem durch das letzte Modul, ist durch die relative Steigerung der
Partialdricke an Wasserstoff und Acetylen verglichen mit dem Startpunkt in diesem Bereich
des Reakbrs zu sehen, da der Verbrauch an Acetylen und Wasserstoff im vorderen Teil des
Reaktors sinkt. Steigende Partialdricke fihren zu einer erhdhten Reaktionsgeschwindigkeit,
was durch eine relative Umsatzsteigerung sichtbar wird. Durch den klar strukturierten Aufbau
und die eindeutige Position jedes einzelnen Katalysatorpellets im gesamten Reaktor lasst sich
durch Auswiegen der Pellets vor und nach dem Versuch die Massenzunahme und damit die
abgeschiedene Menge an Verkokungen und héheren Kohlenwasserstoffen ohweisen. Die
Massenzunahme (siehe Abbildung 5.22b) ist dabei eindeutig in Korrelation mit dem
Umsatzverhalten aus Abbildung 5.22a zu sehen. Im ersten Modul wird dabei die starkste
Kohlenwasserstoffablagerung mit 2,6Ma.-% festgestellt, welche bis hin zum vierten Modul
nahezu linear abféllt. Diese Bebachtung stimmt mit den oben beschriebenen
Umsatzverlaufen Uberein, wobei der starkste Umsatzrickgang und die hochste
Massenzunahme im ersten Modul zu beobachten ist.Folglich kann die Desaktivierung mit
dem Fortschritt der Kohlenwasserstoffablagerung koreliert werden. Grundsatzlich konnte
festgestellt werden, dass die Verkokung bzw. die Desaktivierung im ersten Modul beginnt und
dort am starksten ausgeprégt ist. Die Verkokungsneigung solcher palladiumhaltigen
Katalysatoren ist demnach stark vom Partialduck des Acetylens und vom Partialdruck des
Wasserstoffs abhangig. Als Vorlauferverbindungen der Verkokung kénnen die beobachteten
C,-Komponenten genannt werden, welche durch partielle Hydrierung und Dimerisierung des
Acetylens entstehen. Hierbei ist vor alem 1,3-Butadien zu nennen, welches mit Acetylen,
Ethylen und den ungesittigten Ci-Komponenten zu Oligomeren und langkettigen
Kohlenwasserstoffen reagiert. Es wird postuliert, dass das Kettenwachstum an sauren Zentren

des Tragers (iber einen CarbeniuraMechanismus fortschreitet.!>

Wie aus Abbildung 5.20 ersichtlich, ist der silberhaltige Katalysator C im Vergleich zu den
anderen untersuchten Katalysatoren B und D am langzeitstabilsten. Vergleichend zu der oben
beschriebenen Studie wird das Unsatzverhalten des silberfreien Katalysators D in den
einzelnen Modulen untersucht (Abbildung 5.23a). Auch hier kann nach 100h TOS der
starkste Umsatriickgang im ersten Modul festgestellt werden, die weiteren Module folgen
entsprechend ihrer Reihenfolge. Ebenfalls lasst sich das Umsatzverhalten mit der

Massenzunahme nab dem Langzeittest korrelieren (Abbildung 5.23b).
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Abbildung 5.23: (a) Anderungen der Acetylenumsitze des silberfreien Katalysators D nach den einzelnen
Modulen uber der Zeit, beginnend nach einer Einlaufphase von 10 h und einer Variation der
modifizierten ( 7=45°C, p=10bar, GHSW¥4000h™). (b) Massenzunahme des silberfreien
Katalysators D in den einzelnen Modulen nach 100 h TOS, bestimmt durch Auswiegen der Pellets
vor und nach dem Versuch.

Wie oben beschrieben konnten das beobachtete Desaktivierungsverhalten mit der Bildung und
Abscheidung von Grindlen sowie Verkokungen korreliert werden. Dabei wurden lediglich
quantitative Aussagen Uber das Auswiegen vor und nach dem Versuchgetroffen. Im

Folgenden soll ndher auf die Art der Abscheidungen auf dem Katalysator eingegangen

werden.

Die Methode des Auswiegens vor und nach dem 106stindigen Katalysatortest wurde utber
eine thermogravimetrische Analyse (TGA) verifiziert. Die relativen Abweichungen der beiden
Methoden betragen maximal + 10 %, wobei die Tendenzen eindeutig wiedergegeben werden.
In Abbildung 5.24 ist das differenzielle Thermogravimetrie Signal (DTG) gegen die
Temperatur fir die Katalysatoren C und D aufgetragen. Die DTG der frischen Proben von
Katalysator C und D weisen lediglich einen Verlust von Wasser im Temperaturbereich bis
110 °C auf, was Uber die gekoppelteDifferential Scanning Calorimetry (DSC) als endothermer
Prozess aufgezeichnet werden konnte. Bei den Ausbauproben handelt es sich um
Katalysatorpellets aus den Versuchen au&\bbildung 5.22 und Abbildung 5.23, die jeweils aus
der Mitte eines jeden Moduls enthommen wurden. Zusatzlich zum Verlust von Feudtigkeit
lassen sich drei weitere Bereiche des Masseverlustes definieren, die vor allem fiir Katalysator
D in Abbildung 5.24b sichtbar werden. Aufgrund der deutlich geringeren Menge an
abgeschiedenen Kohlenwasserstoffen und Verkokungen auf Katalysator C sind diese Bereiche
bei diesem Katalysator nur sehr schwach ausgepragt. Ahnlich wie bei Pachulski*? kénnen

den vier beobachteten Temperaturbereichen verschidene Vorgange zugeordnet werden:
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a) Verlust von Feuchtigkeit bis 110°C (endotherm)

b) Mobilisierung leichter Kohlenwasserstoffe zwischen 120°C und 250 °C (endotherm)

c) Zwischen 280 °C und 350 °Cverbrennen schwerer Kohlenwasserstoffgexotherm)

d) Abbrennen von stak gebundenen Kohlenwasserstoff bzw. Kohlenstoffablagerungen
400 °C bis 510°C (exotherm)

Ojoi (a) Katalysator C 04 (b) Katalysator D
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Abbildung 5.24: DTGSignale fir ein frisches Pellet sowie ein Pellet jeweils aus der Mitte jedes Moduls der
Katalysatoren C (a) und D (b) nach 100h TOS.

Aus der DTG von Kat D lassen sich aul3erdem eindeutige Tendenzen entlang des Reaktors
finden. Der Anteil an leichten Kohlenwasserstoffen  nimmt entlang des Reaktors deutlich
ab, sind bei Pellet 6 noch ca. 50% des Gesamtmasseverlustes dieser Grugpzuzuordnen, so
reduziert sich der Anteil bis Pellet 39 auf rund ein Viertel. Grund hierfir ist der abnehmende
Wasserstoffpartialdruck entlang des Reaktors, dadurch entstehen zunehmend ungesattigte
Kohlenwasserstoffe, welche durch fortlaufendes Kettenwacktum eine steigende Molmasse
aufweisen. Entsprechend nimmt der Anteil an schweren Kohlenwasserstoffen, die durch
Verbrennung mit Sauerstoff entfernt werden koénnen, entlang des Reaktors zu. Diese

Beobachtung kann ebenfalls fir Kat C wiedergefunden werden.

Aus den TGA/DSGAnalysen konnte vor allem bei Kat D eine grofl3e Menge anAblagerungen
festgestellt werden. Um einen Eindruck Utber die Blockierung bzw. Fillung der Poren des
Tragermaterials zu bekommen wurde das Porenvolumen sowie die Porenvolumenverteilung
nach dem Versuch an den Ausbauprobeniber Hg-Porosimetrie bestimmt (Abbildung 5.25).
Der Vergleich der frischen mit den Proben nach 100h TOS zeigt en nahezu konstantes
kumulatives Porenvolumens von 0,428ml g™ fiir Katalysator C. Eine deutliche Absenkungdes
kumulativen Porenvolumens von 0,441 mlg* auf 0,422 mlg* wurde fur Katalysator D
festgestellt Diese Beobachtung deckt sich mit denausgewogenen Massenzunahmemnd den
Ergebnissen aus derTGA der Katalysatoren aus 100h Langzeituntersuchungen Wie die

Porenvolumenverteilung aus Abbildung 5.25 zeigt, verschiebt sichdiese hin zu niedrigeren
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Abbildung 5.25: Porenvolumenverteilung und kumulatives Porenvolumen der frischen und gebrauchten
Katalysatoren C (a) und D (b) aus HgPorosimetrieuntersuchungen.
Porenradien. Von Forzatti et al. ***" wurden drei verschiedene Arten der Blockierung von
Poren des Tragermaterials durch Kohlenstoffablagerungen postuliert: ein Verschluss der Poren
am Poreneingang bzw. im Inneren sowie eine gleichmalRige Abscheidung der
Kohlenstoffablagerungen an der Wand der Pore. Die beschriebene Verschiebung der
Porenvolumenverteilung  hin  zu  niedrigeren  Porenradien  lasst auf eine
Kohlenstoffablagerungen an den Wanden und damit auf eine Verringerung der Porenradien

schlieBen. Dies schein sinnvoll, da es sich bei dem verwendeten T&germaterial um
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makroporéses U-Al,O; handelt und die Anderung der Porenvolumina ausschlieRlich auf
gebildete Verkokungen zurlickzufthrt werden muss, da fliichtige Komponenten bei 400°C in
Argon vor der Messung entfernt wurden mussten. Die frischen Proben wuden einer

identischen Vorbehandlung unterzogen.

Wie die Untersuchungen gezeigt haben kommt es zu einer eindeutigen Fillung der Poren
durch Grinéle und Verkokungen wahrend der Selektivhydrierung von Acetylen.
Schlussfolgernd sinkt der effektive Diffusionskoeffizient (Dep). Asplund [ schatze die
Abnahme desD.; auf etwa 1/10 nach 100 h TOS. Aufgrund des sinkenden De; kommt es zu
einer Anreicherung an Ethylen in der Pore und bedingt durch die deutlich schnellere Diffusion
von Wasserstoff zu einer verstarkten Folgehydrierung von Ethylen. Ersichtlich wird der
beschriebene Vorgang durch eine steigende Ethargektivitat mit fortlaufender

Katalysatorstandzeit, wie es bereits in diesem Kapitel beschrieben wurde. Entsprechendeaigt
das ThieleModul G wund sinkt der Katalysatornutzungsgrad d, wodurch sich der

Umsatzrickgang erklaren lasst.

Des Weiteren wurden mit den Katalysatorpellets nach dem beschriebenen
Langzeituntersuchungen tber 100h DRIFTSMessungen durchgefihrt. Fur die in Abbildung
5.26 dargestellten Messungen wurde jeweils ein frisches Katalysatorpellet als Referenz
verwendet. Innerhalb des Reaktors konnten keine signifikanten Anderungen des Spektrums
beobachtet werden, wie an Katalysator D gezeigt (Abbildung 5.26b). Wie erwartet wird fir
Katalysator D, aufgrund von verstarkter Kohlenwasserstoffbildung, ein deutlich intensiveres
Spektrum im Vergleich zu Katalysator C beobachtet (Abbildung 5.26a). Die
Kohlenwasserstoffablagerungen lassen sich jeweils (Uber die Banden der -8
Steckschwingungen bei 2960cm™ (CHj;, asymmetrisch), 2930cm™ (CH,, asymmetrisch),
2880 cm™ (CHs;, symmetrisch) und 2860 cm™ (CH,, symmetrisch) identifizieren.™*" Die
Deformationsschwingungen von CH und CH, kdnnen im Bereich von 1463cm* (CH,,
deformiert + CH 3 asymmetrisch deformiert) sowie bei 1380cm™ (CH;, symmetrisch
deformiert) beobachtet werden. Die Anwesenheit ungesétigter Kohlenwasserstoffe ist
deutlich an den Banden bei 3080cm™ und 3012 cm? fir die =CH, bzw. =C-H
Streckschwingung zu erkennen, die entsprechende C=C Schwingung ist bei 168&m™ zu
finden. Uber das Integralverhéltnis der CH, zu =C-H Banden kann ein Verhaltnis zwischen
gesattigten zu ungesattigten Kohlenwasserstoffen von 3l fur Katalysator C und 1.0 fir
Katalysator D bestimmt werden (Beispiel siehe Abbildung 8.14). Katalysator C bildet deutlich
mehr gesattigte Kohlenwasserstoffe, welche nicht mehr fir ein weiteres Kettenwachstum zu
Verfligung stehen. Aromatische C=C Schwingungen bei 1600cm™ und 1500 cm™ sind nur

sehr schwach ausgepréagt. Charakteristisch fur das IFSpektrum an Katalysator D ist die Bande
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Abbildung 5.26: DRIFT9Messungen an den Katalysatoren C und D nach 100 h Langzeitversuch untéferwendung
von frischen Katalysatorpellets als Referenz: Vergleich der Pellets 44 der Katalysatoren C und D
(a) und Vergleich von Pellet 2 und 44 von Katalysator D (b).
bei 895 cm™, hierfir konnte keine eindeutige Schwingung zugeordnet werden, im Bereich von
675 cm™ bis 1000cm™ sind allerdings =C-H Biegeschwingungen zu suchen. Einek # (
Schwingung bei 3300cm™ bzw. eine #k # Schwingung bei 2100cm™ konnte nicht
beobachtet werden, was darauf hinweist, dass die abgeschiedenen Kohlenwasserstoffe keine
C-C dreifach Bindungen aufweisen. m Vergleich zum frischen Katalysator,welcher jeweils als
Referenz verwendet wurde, sind negative Schwingungsbanden im Bereich der -OH

[162]

Schwingungen des Tragermaterials ALO; bei rund 3700 cm™ zu finden. Diese

Beobachtunglasst sich durch eine Bedeckung des Trégers durch die gebildetesriinéle und

Verkokungen erklaren.

Eine Identifikation der in n-Pentan I|6slichen Ablagerungen konnte mittels
Gaschromatographie gekoppelt mit einem Massenspekirometer (GEMS) durchgefihrt
werden. Dabei konnten vor allem lineare n-Paraffine, Olefine und di-Olefine mit einer
Kohlenstoffzahl von GCs; bis G,; detektiert werden. Den Hauptbestandteil bildeten hierbei
Tetradecen, Hexen und Octen. Zusétzlich konnten ebenfalls verzweigte und cyclische
Kohlenwasserstoffe wie Cyclotetradecan und 1Octenyl-Bezol identifiziert w erden. Die
Cyclisierungsprodukte sind als Zwischenstufe von linearen Kohlenwasserstoffen zur
Verkokung zu sehen.Es konnte festgestellt werden, dass unabhangig vom Katalysator bzw.
von der Position im Reaktor ein sehr ahnliches Spektrum an Kohlenwasserstéén gefunden
werden konnte, welche unter Reaktionsbedingungen grof3ten Teils im flissigen
Aggregatzustand vorliegen. Die Beobachtungen befinden sich im Einklang mit denen aus der

Arbeit von LeViness!*®.
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Wie in diesem Abschnitt gezeigt werden konnte, lasst sich die Desaktvierung von Pd/AIO;
Schalenkatalysatoren durch den Einsatz von Silber als Promotoreutlich verlangsamen, was
mit einer verringerten Grundl- und Verkokungsbildung begriindet werden kann. Durch den
Einsatz des Advanced TEMKINReaktors war es mdglich die Desaktivierung in den einzelnen

Reaktorabschnitten zu untersuchen und es konnte die schnellste Desaktivierungsrate im
ersten Realtorabschnitt beobachtet werden.
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5.4. Erweiterung des Nebenproduktspektrums

Wie bereits in Abschnitt 5.3 gezeigt, stellt die Desaktivierung von PdAg/Al,Os
Schdenkatalysatoren in der Selektivhydrierung von Acetylen unter tail-end Bedingungen ein
essentielles Problem in der industriellen Anwendung dar. Entsprechend wird diese im
Labormalstab in kostenintensiven Langzeitmessungen untersucht. Vor allem aus
okonomischen Aspekten ware es winschenswert bereits aus standardnafligen
Katalysatortestungen, eindeutige Hinweise auf das Desaktivierungsverhalten des jeweiligen
Katalysators zu erhalten um eine sinnvolle Vorauswahl an Katalysatoren wahrend eines
Screeningstreffen zu kénnen. Wie in Abschnitt 5.1.2 gezeigt weisen die Katalysatoren B und
C nahezu identische Selektivitaten zu den beobachteten Nebenprodukten und damit aie
vergleichbare Ethylenselektivitat auf. Lediglich der silberfreie Katalysator D zeichnet sich
durch eine erhéhte Bildung an G;-Komponenten und Ethan aus, wodurch die Selektivitat zu
Ethylen um bis zu 7 % geringer ist, als bei den silberhaltigen Schalenké&alysatoren
beobachtet. Die reaktionstechnischen Ergebnisse sind fir einen Test unter
Standardbedingungen, welche denen der industriellen Anwendung nachempfunden sind, in

Tabelle 5.1 nochmals zusammengefasst.

Tabelle 5.1: Reaktionstechnische Ergebnisse der drei untersuchten Pd/ADs- und Pd-Ag/Al,Os-
Schalenkatalysatoren unter Standardbedingungen aus Abschitt 5.2.1 (7=45°C, p=10bar,
GHS¥4000 h) (veroffentlicht unter [26°),

Katalysator XAcetern [%] SEthylen [%]  Sethan [%0]  Sgca [%]

Kat B 59.1 82.6 4.1 13.3
Kat C 76.9 83.0 4.8 12.2
Kat D 90.2 76.1 6.5 17.3

Ausgeherd von diesen Ergebnissen und denliteraturbekannten Erkenntnissen dass G-
Komponenten und vor allem 1,3-Butadien als Vorlauferverbindungen fur die Grundlbildung

gelten und damit maRgeblich das Desaktivierungsverhalten der Katalysatoren bestimren [°*

%. 1831 '1assen sich Vermutungen (ber die Desaktivierungsrate der Katalystoren B, C und D
aufstellen. Demnach wird fur den silberfreien Katalysator D eine sehr schnelle Desaktivierung
im Vergleich zu den silberhaltigen Katalysatoren erwartet. Dieser Trend lasst sich durch die in
Abschnitt 5.3 gewonnenen Ergebnisse bestétigen. Wobei Katalysator Dnach einem
Langzeitversuch tber 100 hmit 14.3 Ma.-% quantitativ deutlich mehr Ablagerungen auf der

Katalysatoroberflache aufweist als Katalystor B (5.1 Ma.-%) und C (2.3 Ma.-%). Auf die
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damit verbundenen Auswirkungen auf Umsatz und Selektivitat wurde bereits in Abschnitt 5.3
naher eingegangen.Die Ergebrisse eines katalytischen Tests unter Standardbedingungen fir
die Katalysatoren B und C lassen hierbei ein sehr ahnliches Desaktivierungsverhalten
erwarten, da sich die bestimmten Selektivitdten nur geringfiigig unterscheiden. Wie allerdings
im vorherigen Abschnitt 5.3 gezeigt, ist der Umsatzrickgang sowie der Selektivitatsverlust
durch eine gesteigerte Ethanbildungfir Katalysator B ausgepréagter alsfiir Katalysator C, was
mit den oben beschriebenen ausgewogenen Ablagerungen einhergehtEine eindeutige
Aussage zum Desaktivierungsverhalten ist auf Basis der aus einem Standardversuch
gewonnenen Ergebnisse somit nicht moglich.Es gilt also nach weiteren éndeutigen Indizien
fur eine Grunodl- und Verkokungsbildung zu suchen. Hierfir wurde die Methodik der
Produktanalyse tber GCerweitert. In der Literatur wird ausschlief3lich auf die Nebenprodukte
Ethan sowie die G-Komponenten verwiesen!'®*? Allerdings konnten in den aufgenommenen
Chromatogrammen weitere Peaks mit signifikanten Flachen bei einer spateren Retentionszeit
beobachtet werden. Eine Analyse des Abgases der Anlage mittels GBIS, wie in Abschnitt
3.3.5 beschrieben, ermdglicht eine Aufschliisselung und Identifizierung der Nebenprodukte.
Aus den Untersuchungen konnten die bereits bekannten NebenprodukteEthan, 1-Buten, cis
Buten, trans-Buten und 1,3-Butadien bestatigt werden. Zusatzlich wurden Benzol sowie
Isomere von einfach und zweifach ungesattigten G-Komponenten nachgewiesen, diese
werden im Folgenden als GH1, und CsH,q zusammengefasst. Die erhaltenen MSpektren und
die entsprechenden Réerenzen sind im Anhang unter Abschnitt 8.3 aufgelistet. Die
detektierten Substanzen wurden zu einer G Selektivitat zusammengefasst und diese wurde in
die indirekte Berechnung der neu etablierten improved Ethylenselektivitat, wie in Gleichung

(5.3) dargestellt, mit einbezogen.

L
O

YO . YO ¢YO oYVO (5.3)

Abbildung 5.27 fasst die oben beschriebenen Selektivitdten fir die drei industriellen
Katalysatoren zusammen. Unter Standardbedingungen weist der silberfreie Katalysator D die
hochsten Selektivitditen zu den Cs-Komponenten auf und damit die geringste improved
Ethylenselektivitdt im Vergleich zu den beiden weiteren Schalenkatalysatoren. Aufgrund der
Aufweitung des Nebenproduktspektrums lassen sich nunsignifikante Unterschiede in der
Ethylenselektivitdt, anders als in Tabelle 5.1 gezeigt, zwischen den silberhaltigen
Katalysatoren B und C ausmachen.Katalysator B bildet deutlich mehr Cs&-Komponenten als
Katalysator C. Die Unterschiede in der Selektivitat zu den GH,, und C¢Hj, sind mit 0.3 % und
0.5 % sehr gering. Allerdings zeigt Katalysator B mit 2.8 % eine doppelt so hohe Selektivitat

zu Benzolim Vergleich zu Katalysator C. In Summe ist die G-Selektivitat von Katalysator B
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Abbildung 5.27: Selektivitat der beobachteten Cs-Komponenten und die improved Ethylenselektivitat der drei
untersuchten Pd/Al,Oz- und Pd-Ag/Al ,Os-Schalenkatalysatoren uner Standardbedingungen
(7=45°C, p=10 bar, GHS¥4000 h') (veroffentlicht unter [25),
relativ gesehen um 46% hdoher als fir Katalysator C, was auf einen eindeutigen Hinweis fur
die verstarkte Grundlbildung schlie3en lasst. Wie bereits beschriebenwerden die Bildung von
Grindlen und die fortschreitende Bildung von Verkokungen als grundsatzliche Griinde fiir die
Desaktivierung von Pd-Ag/Al ,0s-Schalenkatalysatoren in der Selektivhydrierung von Acetylen
betrachtet.!® Dementsprechend kénnen die Unterschiede im Desaktivierungsverhalten
zwischen Katalysator B und C Uber eine verstarkte Griinél und Verkokungsbildung begriindet
werden, wodurch es zu einer Blockierung der katalytisch aktiven Palladiumzentren und zu
einer Fillung des Porensystems des Katalysators kommbies fihrt wie in Abschnitt 5.3 naher
ausgefuhrt zu einem Umsatzrickgang und einer verstarkten Folgehydrierung von Ethylen zu
Ethan. Uber die Verwendung des erweiterten Nebenproduktspektrums und der daraus
bestimmten improved Ethylenselektivitat in der Selektivhydrierung von Acetylen unter tail -
end Bedingungen anPd/Al,Os- und Pd-Ag/Al ,Os-Schalenkatalysatoren ist es mdglich wichtige
Unterschiede im Selektivitats und Desaktivierungsverhalten in einem einfachen und
schnellen Test von hochentwickelten Katalysatorgenerationen zu bestimmen. Somit lassen
sich Zeit und Kosten in der Testung von fhalenkatalysatoren im Labormalistabreduzieren
und die Okonomie der Katalysatorentwicklung verbessern.Des Weiteren lasst sich durch diese
Herangehensweise die Kohlenstoffbilanz nahezu schliel3enEine absolute Aussage kann hierzu
nicht getroffen werden, da die Ethylenselektivititen weiterhin aus den in Abschnitt 3.2.5

genannten Grinden indirekt Uber die Selektivitaten der Nebenprodukte bestimmt werden.
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Die Bildung von CgH;o und CgHy, Isomeren lasg sich Uber die Kupplung und Hydrierung von

Acetylen beschreiben, wobei 1,3Butadien in diesem Bildungsschritt involviert ist. Hohere
Oligomere respektive Griindle entstehen durch fortlaufende Oligomerisierung!“® Die
Charakterisierung der verwendeten industriellen Pd/Al,O4 und Pd-Ag/Al,0O3
Schalenkatalysatoren iiber CGChemisorption, TEM und XPS durch Pachulski et al®” ergab
eine verstarkte Silberanreicherung auf der katalytisch aktiven Oberflache bei Katalysator C im
Vergleich zum Katalysator B und folglich eine besseregeometrischelsolierung der Palladium-
oberflachenatome. Die Anzahl benachbarter Palladiumoberflachenatome ist reduziert und

schlussfolgerichtig ist die Bildung linearer C,;, Cs und hoéherer Kohlenwasserstoffe unterdriickt.
Die Bildung von Benzol an Palladium wird in der Literatur kontrovers diskutiert. Baddeley et

al. 114

postulierte eine Cyclisierung von drei Acetylenmolekilen zu Benzol, welche bevorzugt
an grof3en Pdladiumensembles stattfindet. Die Untersuchungen wurden an einer Pd(111)
Oberflache durchgefihrt. Es wird von einer simultanen Adsorption von Acetylen an
Palladiumensembles mit einer entscheidenden GroRe von Pg und anschlieRender
Benzolbildung ausgegangen Weiterhin wurde die Benzolbildungsrate in Abh&angigkeit einer
fortlaufenden Verdinnung der Pd(111)-Oberflache durch Legierungsbildung mit Gold
untersucht. Eine kritische Ensemblegrof3e von PgAu erwies sich hierbei am aktivsten. Tysoe
et al. " hingegen beschreiben einen Mechanismus unter milden Reaktionsbedingungen,
wobei es zu einer Bildung von 1,3,5Hexatrien aus drei Molekilen Acetylen und Wasserstoff
mit anschlieBender Cyclisierung zu Cyclohexadien kommt. Eine palladiumkatalysierte
Dehydrierung von Cyclohexadien flihrt zum beobachteten Nebenprodukt Benzol. Aktuellere

47511 gehen allerdings von einerinitialen Reaktion von einer

Untersuchungenvon Tysoe et al.!
adsorbierten Vinylidenspezies mit Acetylen unter Bildung eines GH,-Intermediates aus. Eine
anschlieBende Addition von Acetylen an die adsorbierte GH,-Spezie fihrt zur Bildung von

1681 hestatigen die Bildung einer stabilen

Benzol. Theoretische Studien von Pacchioni et al.
C4Hs-Verbindung als Schlisselintermediat in der Bildung von Benzol. Diese Ergebnisse
suggerieren ebenfalls eine Notwendigkeit an einer relativ hohen Anzahl an beteiligten
Palladiumoberflichenatomen. Ausgehend von den beschriebenen Charakterisierungs
ergebnissen und postulierten Mechanismen fur die Benzolbildung kénnen die beobachteten
hohen Benzolselektivitditen an Katalysator B und D im Vergléch zu Katalysator C der hohen

Verfugbarkeit an groRen Palladiumensembles zugeschrieben werden.

Ausgehendvon den in diesem Kapitel beschriebenen Ergebnisse und Erkenntnissen ist eine
Betrachtung der Gs-Komponenten und die Einbeziehung in die Berechnung cbr
Ethylenselektivitdt unausweichlich. In den folgenden Kapiteln wird jeweils die neu definierte

improved Ethylenselektivitdt verwendet. Des Weiteren kann die Selektivitat zu den Ce-
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Komponenten als eindeutige Indikator  fir die Langzeitstabilitit und das
Desaktivierungsverhalten von Pd/ALOs;- und Pd-Ag/Al,Os-Schalenkatalysatoren in der
Selektivhydrierung von Acetylen verwendet werden, da sie eine relative Aussage uber die
gebildeten Grindle und Verkokungen zuldsst. Zusatzlich wertet die beschriebene
Vorgehensweise einen katalytischen Test unter Standardbedingungen aufEine Erweiterung
des Reaktionsnetzwerkes der Selektivhydrierung von Acetylen ausAbbildung 2.4 durch die

Cs-Komponenten scheint sinnvoll (Abbildung 5.28).

C;H, (g)
i CaHa ()
Srinel < CsHg, C4Hg  n, .
rind Cei‘ﬁo, C6H12 CoH- (ads “”“”“’“““"%‘”””"’C H. (ads
Koks - - - - CBHS 2012 ( ) 2 4( H)2

| C2Hg (ads)—— CzHg (g)

Abbildung 5.28: Erweiterte schematische Darstellung des Reaktionsnetzwerks der Selektivhydrierung von
Acetylen (veroffentlicht unter [26%).

Weiterhin konnten ungesattigte Cg-und C;o-Komponenten nachgewiesen werden indem das
Abgas Uber 12 h lang in auf-82 °C gekihltes nPentan eingeleitet wurde. Da es sich hierbei
um sehr geringe Mengen handelte und diese nicht in der online GC beobachtet wurden,

werden diese Nebenprodukte nicht weiter betrachtet.
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5.5. Untersuchungen zur Selektivhydrierung von Acetylen an Pd -Ag/Al ;0s-
Schalenkatalysatoren

Im folgenden Kapitel wird néher auf die Untersuchung der Selektivhydrierung von Acetylen
an Pd-Ag/Al,Os-Schalenkatalysatoren eingegangen. Hierfir wurden diese Katalysatoren
eigens préariert, um gezielt einzelne Einflussfaktoren zu untersuchen. Im Speziellen wird
dabei auf den Einfluss des Reduktionsmittels, des Pd/AgStoffmengenverhéltnisses und der
Schalendicke eingegangen. Die Auswertung in diesem Kapitel basiert auf den Erkenntnissen

aus Abschnitt5.4 und bertcksichtigt die Bildung von Cs-Komponenten.
5.5.1.Einfluss des Reduktionsmittels

Um den Einfluss des Reduktionsmittels zu untersuchen wurden PdAg/Al,Os-
Schalenkatalysatoren miteiner Beladung von 0.035Ma.-% Palladium und 0.015 Ma.-% Silber
prapariert, was einem Pd/Ag-Stoffmengenverhaltnis von 70 zu 30 entspricht. Einzig in der Art
und Weise der Reduktion wurde hier unterschieden. So wurde ein Schalenkatalysator tber
die Gasphasenreduktion mit Wasserstoff hegestellt, welcher im Folgenden als GPR
bezeichnet wird. Ein weiterer Schalenkatalysator mit der Bezeichnung FPR wurde durch die
Flissigphasenreduktion mit einer wassrigen 5%igen Hydrazinldsung reduziert. Beim
verwendeten Trager handelt es sich umU-AlLOs, wie mit XRD nachgewiesen (siehe Abschnitt
8.5). Das Tragermaterial weist eine BEFOberflache von 13.1m?g’ auf und besitzt einen
mittleren Porenradius von 85 nm (siehe Abschnitt 8.5). Details zur Praparationsroutine sind

in Abschnitt 3.1 beschrieben.

Die reaktionstechnischen Ergebnisse dieser beiden RPAg/Al ,0;-Schalenkatalysatoren sind in
Abbildung 5.29 zusammengefasst. Fir da Katalysator FPR werden bis zu 20% hdhere
Acetylenumsatze bei identischer modifizierte Verweilzeit beobachtet als fir den Katalysator
GPR (Abbildung 5.29a). Beide Katalysatoren weisenim Umsatzbereich von rund 60% ein
sehr ahnliches Selektivitatsverhalten auf (Abbildung 5.29b), wobei fir GPR bis zu 0,5%
hohere Selektivitdten in Bezug auf Ethylen bestimmt wurden. Diese Abweichungen liegen im
Bereich der bestimmten Standardabweichung aus Abschnitt 5.1.2. Die Selektivitdten zu den
Nebenprodukten Ethan sowie den G- und Cs-Komponenten unterscheiden sich fir die beiden
Katalysatoren nicht maf3geblich. Zu héheren Umséatzen hin sinkt die Selektivitdt zu Ethyen
fur den Katalysator GPR bereits ab 60% Umsatz um 3% ab, wobei FPR bis 80% Umsatz hohe
Selektivitdten aufweist und ein Selektivitatsrickgang erst bei htheren Umsatzen festgestellt
werden kann. Der Selektivitdtsverlust bei hoheren Umsatzen liegt in ener verstarkten

Folgehydrierung von Ethylen zu Ethan begrindet.
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Abbildung 5.29: (a) Umsatz von Acetylen Xaceye, Uber der modifizierten Verweilzeit Usos und (b) Selektivitéts-
Umsatz-Verhalten aus den Untersuchungen vonPd-Ag/Al ,0s-Schalenkatalysatoren reduziert in
flussiger (FPR) oder gasférmiger Phase (GPR)"= 30 °C,p = 10 bar).

Um die deutlichen Aktivitatsunterschiede zwischen FPR und GPR zu verstehe wurden diese

beiden PdAg/Al,Os-Schalenkatalysatoren umfangreich charakterisiert. Die nominelle

Beladung der Schalenkatalysatoren von 0.035Ma.-% Palladium und 0.015 Ma.-% Silber

wurde mit optischer Emissionsspektroskopie mit induktiv gekoppeltem Plasma(ICP-OES fur

Palladium und mit Rontgenfluoreszenzanalyse RFA) fir Silber bestatigt. Somit lasst sich die

verwendete Praparationsmethode als valide betrachten. Da die Palladiumbeladungen der

beiden Schalenkatalysatoren identisch sind, ist ein Vergleich @r CO-Chemisorption zulassig.

Katalysator GPR chemisorbiert mit 1.81umolco gkat” deutlich mehr Kohlenmonoxid als der

Katalysator FPR mit 1.66pmolcogkat. Nimmt man an, dass die chemisorbierte Menge an

Kohlenmonoxid mit der Anzahl an Palladiumoberflachenatomen gleich zu seken ist, sostehen

die Ergebnisseim Widerspruch zu den beobachteten Umsatzverlaufen ausAbbildung 5.29a.

Ein sehr ahnliches Verhalten wurde in der Arbeit von Pachulski et al.[** ®! beobachtet. Trotz

geringerer Mengen an chemisorbierten Kohlenmonoxid ist Katalysator C aktiver als

Katalysator B, was mit eine besseren Verteilung von Silber und mit einer besseren

Verdinnung von Palladium durch Silber begriindet wurde. Die Verteilung von Palladium und

Silber entlang des Katalysatorglerschnittes, bestimmt tber ESMA, ist in Abbildung 5.30

gezeigt. Es wird ersichtlich, dass die Metalle bei Katalysator FPR homogener verteilt sind, als

bei Katalysator GPR. So sind die Konzentrationsmaxima fur Palladium und Silber bei

Katalysator FPR an denselben Stellen zu finden. Bei Katalysator GPR reichertich Silber

weiter im Kerninneren an und steht somit nicht zur Verdiinnung der Palladiumoberflache zur

Verfiigung, was im Einklang mit den CO-Chemisorptionsergebnissen steht. Weiterhin lasst

sich Uber ESMA die Methode der optischen Schichtdickenbestimmung vadlieren. Als

Schichtdicke bzw. als Dickeder aktiven Schicht wird dabei die Eindringtiefe von Palladium
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Abbildung 5.30: ESMA der der préaparierten Pd-Ag/Al ,0z-Schalenkatalysatoren reduziert in flissiger(FPR) oder
gasformiger Phase (GPR).

in den pordsen Trager definiert. Die optischen Untersuchungen ergaben eine Schichtdicke von

319 pym fur FPR und von 410 um fur GPR. Aufbauend auf diesen Beobachtungen ist eine

bessere Mobilitat der Metalloxide bei der Flussigphasenreduktion zu erkennen. Durch den

Auftrag der wassrigen Hydrazinldsung und den auftretenden Konzentrationsunterschiede

wird eine einheitlichere Anreicherung der Metalle in der &uReren Schale des Tragers

1 pej der Praparation von Pd

beobachtet. Ahnliche Einfliisse konnten von Kyriopoulos !
Au/SiO,-Schalenkatalysatoren flir die Acetoxylierung von Ethylen zu VinylacetatMonomer

festgestellt werden.

Die Untersuchung der KiristallitgrofRenverteilung uber TEM-Aufnahmen der beiden
Katalysatoren FPR (sieheAbbildung 5.31) und GPR (siehe Abbildung 5.32) zeigen auch hier
deutliche Unterschiede. So betragt die mittlere KristallitgrofRe fur den Katalysator FPR
46 nmz= 1.4nm und fur den Katalysator GPR 5.8nm + 2.6 nm. Dies steht im Widerspruch
zu den oben beschriebenen C@Chemisorptionsergebnissen, da hierbei fur den Kadlysator

GPR eine hohere C@Aufnahme bestimmt wurde und kleinere Kristallite im Vergleich zum

Abbildung 5.31: (a) Exemplarische TEMAufnahme und (b) Histogramm der KristallitgroRenverteilung des FPR

Schalenkatalysators.
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