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1 Einleitung und Motivation

Begrenzte Verfiigbarkeit und stark schwankende Preise petrochemischer Rohstoffe wie Erdol
und FErdgas fiihren zu einem grof3en Interesse an der Erschliefung von nachwachsenden
Rohstoffen fiir die Produktion von Chemikalien, Kunststoffen und Treibstoffen.!?! Die
chemische Industrie begann bereits Anfang des 20. Jahrhunderts sich fiir die Nutzung von
nachwachsenden Rohstoffen zu interessieren.!® Allerdings verringerte die breite Verfiigbarkeit
von Erdol in der Mitte des letzten Jahrhunderts den wirtschaftlichen Druck. Nachdem, ausgelost
durch die Olkrise, aber bereits Mitte der 70er Jahre wieder ein deutlich gestiegenes Interesse
an nachwachsenden Rohstoffen bestand,® sind nachwachsende Rohstoffe insbesondere in den
letzten Jahren wieder in den Fokus der Forschung gelangt.' In diesem Zusammenhang wird
Biomasse eine wichtige Rolle spielen, da jahrlich schatzungsweise iiber 180 Milliarden Tonnen
weltweit gebildet, allerdings nur wenige Prozent durch den Menschen bislang genutzt
werden.> %! Der Wechsel von fossilen zu regenerativen Quellen wurde in den 90er Jahren unter
anderem durch den Begriff der ,griinen Chemie“ geprégt.'”! Die 12 Leitprinzipien, die in diesem
Zusammenhang aufgestellt wurden, umfassen allerdings ebenfalls Empfehlungen wie den
Einsatz von Katalysatoren, die Vermeidung von umwelt- oder gesundheitsschadlichen Stoffen
sowie die Steigerung der Effizienz der Prozesse sowohl im stofflichen als auch energetischen

Sinne.!!

Die stoffliche Nutzung von Biomasse stellt neue Herausforderungen an die Prozesse der
chemischen Industrie. Wahrend sich die direkte Umsetzung von Biomasse zu den Zielprodukten
noch schwierig gestaltet und weiterer intensiver Forschung bedarf, konnen bereits heute neue
Wertschopfungsketten etabliert werden, die analog zur Petrochemie grofdvolumige
Plattformchemikalien als Ausgangspunkte nutzen.!® So konnen effiziente, bereits verfiigbare
Verfahren zur Produktion dieser Plattformchemikalien genutzt werden. Ein Beispiel hierfiir ist
das Aldehyd Furfural, fiir das bereits Produktionskapazitdten von {iber 200 000 Jahrestonnen
zur Verfligung stehen. Der grofdte Teil wird zu Furfurylalkohol weiterverarbeitet, da dieser
beispielsweise in Harzen oder der Holzveredlung zum Einsatz kommt.”? Ausgehend von
Fufurylalkohol sind eine Reihe wertvoller Alkohole herstellbar wie beispielsweise
Tetrahydrofurfurylalkohol oder die Diole 1,5- bzw. 1,2-Pentandiol, die vor allem wegen ihres

Einsatzes in Polymeren oder Kosmetika von Interesse sind.%

Die Umsetzung zu diesen Diolen erforderte bislang Katalysatoren, die Nachteile hinsichtlich
einer nachhaltigen Chemie aufweisen. So sind diese oft toxisch oder krebserzeugend wie im
Fall vom Kupferchromat-Katalysatoren oder aber erfordern spezielle Losungsmittel oder

Additive bei der Reaktion, die bei Katalysatoren wie dem bekannten Adams-Katalysator notig




werden. Das Handling dieser Katalysatorsysteme ist besonders im industriellen Mal3stab daher
schwierig. Nachhaltige Chemie erfordert somit die Entwicklung neuer Katalysatorsysteme.
Dabei ist ebenfalls die industrielle Verfiigbarkeit und Einsetzbarkeit der Katalysatoren wichtig.
In diesem Zusammenhang spielen ebenfalls leistungsfihige und robuste Reaktorsysteme
und -technologien eine wichtige Rolle, in denen diese Katalysatoren eingesetzt werden konnen.
Speziell kontinuierlich betriebene Reaktoren wie der Rieselbettreaktor zeichnen sich hier durch
eine gleichbleibend hohe Produktqualitit aus. Dieser Reaktortyp wird bereits seit Jahrzehnten
bei petrochemischen Umsetzungen eingesetzt und zeichnet sich einerseits durch sein robustes
und einfaches Bauprinzip aus, andererseits ist dieser ebenfalls von einer komplexen
Hydrodynamik gepragt. Die komplexen Wechselwirkungen zwischen Hydrodynamik,
Wiérmebilanzen und Kinetik erschweren die Auslegung dieses Reaktortyps. Bislang finden dabei
meist empirisch entwickelte Modelle Anwendung. Moderne, computergestiitzte
Fluiddynamikberechnungen (CFD) konnen die Simulation der komplexen Wechselwirkungen
der einzelnen Phasen deutlich besser abbilden und so zu einem besseren Verstdndnis der

Zusténde in einem Rieselbettreaktor beitragen.




2 Stand von Wissenschaft und Technik

2.1 Stoffliche Nutzung nachwachsender Rohstoffe

Unter dem Begriff Biomasse werden in erster Linie meist pflanzliche Produkte oder Abfille
verstanden, allerdings gehoren hierzu im weiteren Sinne auch tierische Produkte oder
Abfille.® Analog zu den fossilen Rohstoffketten baut sich so ein auf biomassebasierter

Wertschépfungsstammbaum auf, iiber den Abbildung 2.1 eine vereinfachte Ubersicht gibt.!

Primére "Plattf " Sekundare
Biogrundchemikalien attformen Biogrundchemikalien

Methanol

| Kohlenhydrate | Fischer-Tropsch

Ethanol

Glycerol

Milchséure
Propionsaure

Buttersaure
Bernsteinsaure

j Synthesegas
XA777

Cellulose  [—<y Zucker

Hemicellulose .
{ Lavulinsaure

Furfural

Lignin
| .:g:. Lysin

®wvwwo30—w

Gallussaure

| Ole, Fette

| I:roteine H Polymere |"

Abbildung 2.1 Ubersicht Giber die Hauptbestandteile von Biomasse und deren stofflichen Nutzung. (nach [11)

Biorohstoffe sind meist komplexe Gemische, deren Hauptbestandteile die sogenannten
primdren Biogrundchemikalien bilden.[') Besonders Kohlenhydrate besitzen ein enormes
Potenzial, da jahrlich iiber 135 Milliarden Tonnen gebildet werden, was etwa drei Viertel des
Gesamtvolumens an Biomasse entspricht.1'?13! Die okonomisch und okologisch effiziente
Umsetzung ist allerdings aufgrund der grofen chemischen Vielfalt eine Herausforderung.!®
Ausgehend von den Biogrundchemikalien kann die weitere Verarbeitung {iber verschiedene
Plattformen erfolgen. Neben der Gewinnung von Synthesegas, beispielsweise fiir Fischer-
Tropsch-Verfahren, lassen sich die Molekiilgeriiste und Funktionalisierungen allerdings auch
weitestgehend erhalten und die Umsetzung zu sekundéiren Biogrundchemikalien realisieren. In
Analogie zur Petrochemie bilden eine Reihe biomassebasierter Grundchemikalien wie Ethanol,
Glycerin aber auch grof3ere Molekiile wie Furfural die Ausgangspunkte der weiteren Umsetzung
zu wichtigen Zwischenprodukten bis hin zur spateren Anwendung. Furfural und dessen
Derivate wie Furfurylalkohol sind von Interesse, da diese Heteroaromaten iiber mehrere, zum
Teil bereits industriell realisierten Verfahren aus unterschiedlichen Kohlenhydraten hergestellt
werden konnen. Diese verfiigen daher iiber eine sehr flexible Rohstoffbasis, die sie weniger

sensitiv auf Verfligbarkeits- und Preisschwankungen machen, die fiir einen zukunftssicheren




chemischen Prozess von grofer Bedeutung sein konnen. Furfurylalkohol enthilt, wie die
meisten biomassebasierten Grundchemikalien, einen im Vergleich zu petrochemischen Analoga
hohen Anteil an Sauerstoff. Die Produktion von Chemikalien auf Basis nachwachsender
Rohstoffe erfordert aus diesem Grund haufig den Einsatz von polaren Losungsmitteln wie
beispielsweise Wasser. Da die aus der Petrochemie bekannten Prozesse meist auf unpolaren,
organischen Losungsmitteln basieren, miissen neue Prozesse entwickelt und optimiert werden,

um auf die gednderten Herausforderungen zu reagieren.
2.1.1 Furfural und Furfurylalkohol

Furfurylalkohol ist, wie bereits in der Einleitung erwéhnt, iiber zwei verschiedene
biomassebasierte Produktionsrouten verfiigbar.!¥ Ausgangsstoffe konnen dabei sowohl
Pentosen als auch Hexosen sein, wobei dann entweder Furfural oder 5-Hydroxymethylfurfural
als Zwischenstufe dient. Die Zuckermolekiile lassen sich aus den Kohlenhydratpolymeren
Cellulose oder Hemicellulose gewinnen, die vom Menschen nicht verdaut werden konnen und

daher nicht in Konkurrenz zur Nahrungsmittelproduktion stehen.

Cellulose —» HQJ S : \\Q//
OHoH -H O \_/
/ Glucose 5-HMF ) o OH

Biomasse \ /

Furfurylalkohol
\ 5
HO o) + N s
Hemicellulose ——> HmOH Ho, \ /
-H,O
2

OH

Xylose Furfural

Abbildung 2.2 Ubersicht (iber die biomassebasierten Produktionsrouten zu Furfurylalkohol.[5: 15-16]

Die Produktion von Furfurylalkohol ist industriell etabliert, da es unter anderem bei der
Herstellung von Furanharzen als Bindemittel und in der Holzbehandlung eingesetzt wird.® 1
Industriell werden derzeit ausschliellich Routen iiber das Aldehyd Furfural genutzt, das
beispielsweise mittels Kupferchromit-Katalysatoren selektiv zum Alkohol hydriert wird.!® % 171
Als Ausgangspunkt fiir die Produktion von Furfural bieten sich Fiinfringzucker an, die in
Hemicellulose zu finden sind.''® Hemicellulose ist wiederrum der Hauptbestandteil von
Lignocellulose. Die Gewinnung von Furfural erfolgt durch sidurekatalysierten Aufschluss mit
anschlielender Dehydrierung. Derzeit werden meist Maiskolben, Rohrzuckerbagasse, Weizen-
und Haferhiillen eingesetzt, prinzipiell bieten sich aber alle pentosereichen Biomassen als

Ausgangsstoff an. Bereits in den frithen 1980er Jahren wurde Furfural daher als




vielversprechendes Wertprodukt fiir Entwicklungslander angesehen, die iiber weitreichende
Biomassevorkommen verfiigen.!®! Die Furfural-Produktionskapazititen betrugen im Jahr 2003
etwa 200 000 Jahrestonnen und steigen seit den 80er Jahren vor allem durch wachsende
Produktionskapazititen in China an.[ Der grofite Teil (60-70%) der Furfural-Produktion wird
zu Furfurylalkohol umgesetzt, wobei der Rest unter anderem als Losungsmittel oder
Extraktionsmittel Anwendung findet und als Ausgangsstoff fiir verschiedene andere

Furanderivate dient.[® 1°]

Tabelle 2.1 Industrielle Prozesse zur Produktion von Furfural.[14]
Prozess Typ Bedingungen
Quaker Oats Batch Verdiinnte Schwefelsaure, 153 °C
Quaker Oats Kontinuierlich Verdlinnte Schwefelsaure, 184°C
China Batch Verdlinnte Schwefelsaure, 160 °C
Agrifurane Kaskadenreaktor 1 % Schwefelsaure, 177-160°C
Rosenlew Kontinuierlich Katalytische Hydrolyse mit Essig- bzw.

Ameisensaure
Katalytische Hydrolyse mit Essig- bzw.

Escher Wyss Kontinuierlich . "
Ameisensaure
Natta Batch Salzsdure bei Normaldruck
Mod. Westpro Huaxia Tech.  Kontinuierlich Schwefelsaure
Supra Yield Kontinuierlich Schwefelsaure 240 °C

Alternativ zu dem oben beschriebenen Weg lédsst sich Furfurylalkohol auch aus
5-Hydroxymethylfurfural (5-HMF) herstellen.?”) 5-HMF ist ein viel diskutiertes, aromatisches
Zwischenprodukt in der Nutzung von nachwachsenden Rohstoffen. Die Herstellung erfolgt aus
Ketohexosen, wie z.B. D-Frutose und Polymeren, hiervon durch sdurekatalysierte
intramolekulare Dehydratisierung.[ 21231 Diese Produktionsroute hat sich jedoch noch nicht

industriell etabliert.




2.2 Hydrogenolyse von Furfurylalkohol

2.2.1 Reaktionsnetzwerk

Aus Furfurylalkohol sind eine Reihe verschiedener wertvoller Chemikalien zugénglich.[24! [16]
Uber die aus heterogenkatalysierten Hydrier- und Hydrogeolyse-Reaktionen zuginglichen
Zwischenprodukte gibt Abbildung 2.3 einen Uberblick. Gleichzeitig kann es besonders in
protischen Losungsmitteln zu sauerkatalysierten Nebenreaktionen kommen, die ebenfalls in

Abbildung 2.3 gezeigt sind.

Abbildung 2.3 Ubersicht (iber die auf Furfurylalkohol basierten chemichen Umsetzungen und dabei hiufig
verwendeten Katalysatoren. (nach [°])

2.2.2 Pentandiole als Zielprodukte

Im Folgenden wird vor allem der Schwerpunkt auf die Umsetzung zu den Produkten
Tetrahydrofurfurylalkohol und den beiden, durch hydrierende Ring6ffnung (Hydrogenolyse)
zuganglichen, Diolen 1,2- beziehungsweise 1,5-Pentandiol gelegt, die das Hauptthema dieser
Arbeit darstellen. Vor allem die Diole sind aufgrund ihrer vielféltigen Einsatzmoglichkeiten fiir
die Industrie von Interesse. 1,2-Pentandiol findet aufgrund seiner feuchtigkeitsspendenden und

[25] Einsatz in Kosmetika und Pharmazeutika sowie als Zwischenstufe

antibakteriellen Wirkung
fiir Pestizide und Pflanzenschutzmittel.!?>28! Bisherige Produktionsrouten basieren meist auf
der Umsetzung von fossilem 1-Penten, weshalb die biomassebasierte Umsetzung hier von
besonderem Interesse ist.[?°%3] 1 ,5-Pentandiol kann aus der Hydrierung von Glutarsaure oder

deren Estern erfolgen,®+3> aber auch die Umsetzung von Alkoxydihydropyran ist moglich.2®!




Die bisherige Produktionskapazitit liegt bei etwa 1 000 Jahrestonnen, wobei es vor allem fiir
Polyester, thermoplastische Polyurethane und als Weichmacher eingesetzt wird.''® Werden
beide Kohlenstoffdoppelbindungen des Furfurylalkohols ohne Ringoffnung hydriert, resultiert
daraus Tetrahydrofurfurylalkohol. Dieser Alkohol ist ein mit Wasser mischbarer, biologisch
abbaubarer Stoff, der aufgrund seines hohen Siedepunktes als Losungsmittel fiir Farben und
Lacke aber auch Pestizide, Herbizide und viele weitere Anwendungen genutzt werden kann. ]
Die selektive Hydrierung von Furfurylalkohol zu Tetrahydrofurfurylalkohol wird meist unter
milden Reaktionsbedingungen durchgefiihrt, wobei sich in fliissiger Phase beispielsweise
Nickelkatalysatoren eignen.®”! Im Rahmen dieser Arbeit liegt das Interesse vor allem bei den
Produkten der Hydrogenolyse, weshalb nachfolgend die bislang bekannten Katalysatorsysteme

vorgestellt werden.
2.2.3 Katalysatorsysteme

Im Folgenden wird eine kurze Ubersicht iiber die in der Literatur verdffentlichten
Katalysatorsysteme sowie deren Vor- und Nachteile gegeben. Tabelle 2.2 zeigt die jeweils

hochsten erreichten Selektivititen beziiglich der Hauptprodukte.




Tabelle 2.2 Auswahl der in der Literatur bekannten Katalysatorsysteme mit den jeweils hdchsten erreichten
Selektivitaten bezlglich der Zielprodukte dieser Arbeit.
Katalysator Reaktionsbedingungen Edukt Umsatz Selektivitat/Ausbeute Quelle
1.2 1.5 THFA FA
PeD PeD
409 FA (10 Ma.-%) in Wasser, 30 bar [15]
Pt/MnO, H,, 120°C, 0.2 g Kat., 4 h FA 1 25 50 0 Zhang
409 FA (10 Ma.-%) in Wasser, 30 bar [15]
Pd/MnOy H,, 120°C, 0.2 g Kat., 4 h FA 46 0 100 0 Zhang
409 FA (10 Ma.-%) in Wasser, 30 bar 115]
Rh/MnOy H,, 120°C, 0.2 g Kat., 4 h FA 32 2 96 0 Zhang
. . H,/FF = 2 mol/mol, 1bar H,, 150 °C, " :38]
Pt/TiO,/SiO, SV =2 g/gech FF 69 0 6 94 Kijenski
. H,/FF = 2 mol/mol, 1bar H,, 150 °C, . 138]
Pt/TiO,/Al,03 SV =2 g/gerh FF 3 0 0 67 Kijenski
. H,/FF = 2 mol/mol, 1bar H,, 150 °C, " :38]
Pt/TiO,/MgO SV = 2 9/gech FF 23 0 0 98 Kijenski
. 50g FA (4 Ma-%) in 2-Propanol, 39]
PtSn/Si0, 10 bar H,, 100 °C, 0.25 g Kat., 8h FF 0 98  Mero
-9%%) i _|
PL/SiO; 50g FA (4 Ma-%) in 2-Propanol, FE 0 98 Merlol39!

10 bar H,, 100 °C, 0.25 g Kat., 8h
1.5g FF in 40 mL 2-Propanol,
Cu/Fe203 15 bar N, (Transferhydrierung), FF 37 0 75 Scholz[*!
180°C, 0.5 g Katalysator, 7.5 h
1.5g FF in 40 mL 2-Propanol,
Ni/Fe,03 15 bar N, (Transferhydrierung), FF 46 0 72 Scholz[*!
180°C, 0.5 g Katalysator, 7.5 h
1.5g FF in 40 mL 2-Propanol,

Pd/Fe,0; 15 bar N, (Transferhydrierung), FF 87 0 65 Scholz[*!
180°C, 0.5 g Katalysator, 7.5 h
wres  BpTemmEs o % u
o MEBIamEEC ., o s st
Ni/SiO, \';'VZ//FFE Z_éséc:,j(tnToU?)ﬁggé i FF 72 4 25  sitthisa®
Pd/SiO, \';'VZ//FFE ;.ésé;j(?om)ﬁgg'= i FF 69 5 14 Sitthisal®
Cu/Cr,0, 150 bar Hp, 175°C, 11.5h FA 40" 30" Adkins®!
Cu/CrBaOy 175 bar H,, 250°C, 4h FA 14Y 15" 13Y Connor!4+43]
Ni/Tréger 40 bar H,, 170‘iC, 2.5h FA 100 98 Chenl3’]
Ru/TiO, E'.jSGB?)g!/ZLhFA in 2-Propanol, 40bar EA 90 97 Tikel46]
Ru/MnO, go% CF:AOi_g Zslga‘f_”af;e;' 30 bar Hy, FA 91 0 0o 99 Zhang!"!
Ru/MnO, ?59053 ior‘_;ZgK\;\ﬁsZe;' 15 bar Hy, FA 100 2 3 & Zhang!™s!
S e S PP S VR L
redted OlofnlmLEerol Sk W ww
Co/TiO, 52‘0‘3@"”&"5';".)(;2,"\Y&’.issev"fé‘,’;‘“ Ha, FA 99 2 3 20 Leel]
o, AEEMSIRL T
Cu/MgsAIO,s gg gaFrAH(: ?n':i?nz) i”zgfln%?'c" 8h FA 99 51 29 2 Liuts"
Cu/ALO; gg gaFrAH(; 2 mi‘g/‘g_ 5’8 Zﬂg’:“”gL FA 60 48 4 23 Liuls2
RhREO/SI0; 20 ?aLrL*:f?zg,ggj?g;”K‘;‘ﬁsﬁ' THFA 56 0o o Tomishige!s?
Rh-ReO,/SiO; :38 g‘aLrLI:,F?z(()G"Oc,NSI?)'prr/:; ilr(‘a\,:‘_”asssr' THFA 13 0 97 Tomisighe4!
RhMoO/SI0; 20 g“aLrL"Z"FQ‘\Z(O@,OC"\’;ar;Z’)KiQtYVf;Sﬁr' THFA 60 o o5 Tomishige!ss
Ir-Re0,/SiO> Zomt;"'l_fffggo“c’"ai';/(‘;)r:‘g"l‘g:_sf’;h THFA 33 o o7 Tomishige!s®
oo, JunggWme s o s oo
S R L
Pt0O,/ALOs 100 g FA in 200 g Ethanol, 1 bar H,, A 100 80" " 15Y Koch [60]

0-5°C, 10g Kat., 5 h

Abkirzungen: FF: Furfural, FA: Furfurylalkohol, THFA: Tetrahydrofurfurylalkohol PeD: Pentandiol; ¥ Ausbeute




Kupferchromit-Katalysatoren

Kupferchromit-Katalysatoren wurden bereits Anfang der 30er Jahre durch Adkins et al. zur
Hydrierung verschiedener biomassebasierter Stoffe in fliissiger Phase verwendet.[*> Bei einer
Reaktionstemperatur von 175 °C und einem Wasserstoffdruck von 10-15 MPa konnte bei der
Umsetzung von Furfurylalkohol eine Ausbeute von 40 % an 1,2-Pentandiol sowie 30%
1,5-Pentandiol erreicht werden.*>*4 Zwar ist ebenfalls die Hydrogenolyse von
Tetrahydrofurfurylalkohol zu 1,5-Pentandiol mit diesem Katalysatorsystem moglich, jedoch
sind hierzu relativ harsche Reaktionsbedingungen no6tig. Bei gleichzeitig geringen
1,5-Pentandiol-Ausbeuten von 35% wird dieser Prozess als derzeit wirtschaftlich nicht rentabel
eingestuft.[ 6921 Neben den Diolen wurde an diesem Katalysatorsystem ebenfalls die
Umsetzung von Furfurylalkohol zu 2-Methylfuran ndher untersucht.!®®! Aus Sicht der
nachhaltigen Chemie sind bei diesem Katalysatorsystem die umweltbelastenden Eigenschaften

von Chrom-Verbindungen nachteilig, weshalb alternative Katalysatorsysteme benotigt werden.
Platin/Platinoxid

Ein sehr bekannter Katalysator fiir Hydrogenolyse-Reaktionen ist der Adams-Katalysator.
Platin(IV)-Oxid dient hier als Katalysatorvorlaufer, das durch Reduktion zu feinem Platinpulver
tiberfiihrt wird.!®* Mit dem so entstandenen Platinmohr fithrten Adams und Kaufmann schon
Anfang der 20er Jahre die Umsetzung von Furfural zu Furfurylalkohol durch. Die katalytische
Aktivitat hdngt von Eisenchlorid als Zusatzkomponente ab. Neben einigen anderen Produkten
konnte 1,2-Pentandiol mit einer Selektivitit von etwa 20 % gewonnen werden.[®®! Die
Hydrogenolyse von Furfurylalkohol kann ebenfalls in salzsaurer Ethanollosung und bei
Raumtemperatur sowie Atmosphédrendruck durchgefiihrt werden, wobei ein &hnliches
Produktspektrum erreicht wird. Auch hier ist die Katalysatoraktivitidt ohne Salzsdure-Zusatz
stark reduziert.[®® Die quantitative Umsetzung von Furfurylalkohol zu 1,2-Pentandiol gelingt
mit Platin(IV)-Oxiden in Essigsdure, wobei sich aber die Abtrennung des Diols aus

Carbonséuren als problematisch darstellt.[®”)

Neben den auf Platinoxid basierenden Katalysatoren werden auch getrdgerte
Platinkatalysatoren verwendet. Furfural kann an einem Pt/Co.AlO4-Katalysator iiber das
entstehende Intermediat Furfurylalkohol zu Tetrahydrofurfurylalkohol und den Diolen 1,5-
sowie 1,2-Pentandiol (16%) umgesetzt werden.*¥) Hohe Ausbeuten (73% 1,2-Pentandiol)

wurden mit auf Hydrotalcit getragertem Platin direkt ausgehend von Furfural erzielt.!*”]




Rhodium-Rhenium

Wie bereits erwdhnt, kann neben Furfurylalkohol auch Tetrahydrofurfurylalkohol durch
Hydrogenolyse zu Diolen umgesetzt werden.!%®%°! Die Gruppe um Tomishige zeigte, dass sich
mit Rhodium-Rhenium-Trigerkatalysatoren hohe Selektivititen zu 1,5-Pentandiol bei im
Vergleich zu den Kupferchromit-Katalysatoren milderen Reaktionsbedingungen erzielen
lassen.[>* 1 An einem getrigerten Rhodium-Rhenium-Katalystator kann 1,2-Pentandiol mit
einer Selektivitit von fast 60 % als Hauptprodukt gewonnen werden. Fiir Molybdan wird zudem
ein synergetischer Effekt mit Rhenium beobachtet,> wobei ebenfalls die Modifikation von
Rheniumkatalysatoren mit Iridium Vorteile beziiglich der Diol-Selektivitit bringt.>®! Jedoch ist
die Aktivitdt dieser Katalysatoren relativ gering, sodass in den Experimenten nur geringe

Umsitze erreicht wurden.P
Nickel

Nickelkatalysatoren finden vor allem bei der Hydrierung zu Tetrahydrofurfurylalkohol
Anwendung, wobei Selektivitdten von anndhernd 100% erreichbar sind.””! Die Umsetzung von
Furfurylalkohol kann ebenfalls mit einer Selektivitit von etwa 40% an Raney-
Nickelkatalysatoren zu einem Gemisch aus Polyolen durchgefiihrt werden. Neben den Diolen
1,4-Pentandiol und 1,5-Pentandiol entsteht hier auch das Triol 1,2,5-Pentantriol.’"! Nickel-
Katalysatoren konnen zwar zur Produktion von Tetrahydrofurfurylalkohol verwendet werden,
allerdings verursacht das Leaching von Nickel Probleme, da Nickel die Katalysatoren fiir die

weitere Umsetzung zu den Diolen vergiftet. "]
Rutheniumkatalysatoren

Ruthenium kommt als Aktivmetall sowohl fiir Hydrier- als auch Hydrogenolyse-Reaktionen in
Frage. Mit Hilfe von Ruthenium-Nanopartikeln lasst sich beispielsweise Furfurylalkohol schon
bei Raumtemperatur selektiv zu Tetrahydrofurfurylalkohol hydrieren.'”? Auch fiir die
Umsetzung ausgehend von Furfural lassen sich Rutheniumkatalysatoren einsetzen, jedoch
entstehen hier auch hohermolekulare Produkte, die die Ausbeute schmélern.’” Hohere
Reaktionstemperaturen fithren zur Begiinstigung der Hydrogenolyse von Furfurylalkohol, 1> 73!
wiahrend bei Temperaturen unter 100 °C Tetrahydrofurfurylalkohol-Selektivititen von iiber
97 % erreicht werden koénnen.[®! Rutheniumkatalysatoren weisen dabei viele Vorteile
hinsichtlich ihrer Stabilitdit und Aktivitdt insbesondere in wassrigen Medien auf. Fiir die
Umsetzung von biomassebasierten Stoffen ist Wasser als kostengiinstiges und sicheres
Reaktionsmedium von groldem Interesse. Rutheniumkatalysatoren zeigen in Wasser haufig eine

aulSergewohnlich hohe Aktivitit beziiglich sauerstoffhaltigen Molekiilen auf.[”#
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Kupferkatalysatoren

Kupfer, welches im Vergleich zu Ruthenium deutlich besser verfiigbar und preisgiinstiger ist,
ist als Aktivkomponente fiir die Hydrogenolyse bereits von Kupferchromitkatalysatoren her
bekannt. Jedoch sind die umweltgefihrdenden Eigenschaften von Chrom-Verbindungen
problematisch. Oxidisch getrdgerte Kupferkatalysatoren stellen eine vielversprechende und
umweltfreundliche Alternative dar und riicken in letzter Zeit stidrker in den Fokus der
Forschung.®2 Liu et al. konnten zeigen, dass sich mit Kupferkatalysatoren sowohl auf
basischen als auch sauren Trigermaterialen hohe Selektivititen beziiglich 1,2- und
1,5-Pentandiol erreichen lassen, wéhrend die Hydrierung zu Tetrahydrofurfurylalkohol nur

noch eine untergeordnete Rolle spielt. -2
2.2.4 Nebenreaktionen

Furfurylalkohol kann unter sauren Bedingungen unter Abspaltung von Wasser ein kationisches
Intermediat bilden, das den Ausgangpunkt fiir Nebenprodukte darstellt.!”>7%! Dieser
Auftaktschritt ist in Abbildung 2.4 gezeigt. Als Katalysator konnen entweder feste oder geloste
Sauren dienen, aber auch die Autoprotolyse des Wassers kann die noétigen Protonen
bereitstellen, weshalb gerade bei hoheren Temperaturen der Anteil der Nebenreaktionen stark
zunimmt. 7]

OH —> 4-HCP
O H*

(6] + (6]
7 e [T =TT e
i) —

—> Lavulinsdure

Abbildung 2.4  Auftaktschritt im Mechanismus der sauerkatalysierten Nebenreaktionen von Furfurylalkohol.

Isomerisierung zu Lavulinsdure und Hydrierung zu 1,4-Pentandiol

Ausgehend vom Furfurylalkohol-Kation kann in wéssrigen Medien die Addition von Wasser zu
einer Ringoffnung fithren, wobei iiber verschiedene Reaktionspfade Lavulinsdure gebildet
wird.”>771 Abbildung 2.5 zeigt das von Hronec et al.[”® angenommene Intermediat, wobei
Maldonado et al.!”®! sowohl experimentell als auch mittels Dichtefunktionaltheorie-Rechnungen

Hinweise auf mehrere konkurrierende Reaktionswege gefunden haben.

O cHy . Och | +Ho MO O~ _cH, W J\/VCHs
R
0

Abbildung 2.5  Reaktionsweg zu Lavulinsdure ausgehend vom Furfurylalkohol-Kation. (nach [731)
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Durch Hydrierung von Lévulinsdure kann das Diol 1,4-Pentandiol entstehen, das ebenfalls in
Hinblick auf eine biomassebasierte Rohstoffkette von Interesse ist.!”®! Zhang et al. fithren die
Bildung von 1,4-Pentandiol, das sie als Nebenprodukt ihrer Umsetzung von Furfurylalkohol an
Ruthenium-Katalysatoren finden, hingegen auf eine Umlagerung ausgehend von 1,2-Pentandiol

zuriick. %
Isomerisierung zu 4-Hydroxycyclopent-2-en-1-on

Das  Furfurylalkohol-Kation kann allerdings auch eine Ringumlagerung zu
4-Hydroxycyclopent-2-en-1-on eingehen,”* 7! das in Anwesenheit von Edelmetallkatalysatoren
wie beispielsweise Pd, Pt, Ru oder Ni schrittweise in einer Folgereaktion iiber Cyclopentenon,

Cyclopentanon und Cyclopentanol hydriert wird (Abbildung 2.6).7°-81]

i i 0 4
O __cH; . O~__CH,
o =r o D S A O Ane
oH

Abbildung 2.6  Folgereaktion zu Cyclopentanol ausgehend von einer Ringumlagerung des Furfurylalkohols.

Hronec et al. untersuchten diese Reaktion und beobachteten, dass die Reaktion von
Cyclopentanon zu Cyclopentanol in Anwesenheit von Furfurylalkohol nur langsam verlauft und
daher Cyclopentanon als Hauptprodukt gewonnen werden kann.!”> 82! Cyclopentanon kann
beispielsweise iiber eine Aldolkondensation mit Furfural oder 5-Hydroxymethylfurfural als
biomassebasierter Rohstoff in der Produktion von langkettigen Treibstoffen (Cis und Ci7)

dienen. 83

Polymerisation

Eine ebenfalls sauerkatalysierte Nebenreaktion von Furfurylalkohol ist die Polymerisation mit
sich selbst. Bei der Polymerisation entsteht ein breites Spektrum verschiedener oligomerer und
polymerer Strukturen. Die Polymerisation wurde in der Vergangenheit vielfach untersucht, da
die entstehenden Furanharze industrielle Anwendung finden konnen.! Gandini et al.[®¥
untersuchten beispielsweise die Polymerisation verschiedener Furane. Wewerka untersuchte
sowohl die niedermolekularen Anteile der Furfurylalkoholpolymere!®! als auch die
Polymerisation an y-Aluminumoxid®, das héufig als Triger bei Edellmetallkatalysatoren

Anwendung findet.

Der Start der Polymerisation ist eine Kondensationsreaktion zweier Furfurylalkohol-Molekiile
entweder {iber die Verkniipfung mittels einer Etherbriicke (Difurfurylether) oder iiber die

Seitenkette am Furanring (Furfurylalkohol-Dimer). Diese Dimere konnen weitere
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Kondensationsreaktionen mit Furfurylalkohol eingehen oder aber Formaldehyd abspalten. Im
Furfurylalkohol-Polymer kann durch Abspaltung von Wasserstoff ein konjugiertes System
gebildet werden, welches als Chromophor fiir die tiefgelbe bis rote Farbe verantwortlich ist.
Uber Diels-Alder Reaktionen der Furan-Bausteine kann innerhalb der Polymerketten eine

Quervernetzung eingegangen werden.

Abbildung 2.7  Vereinfachtes Reaktionsnetzwerk der Polymerisation von Furfurylalkohol.(nach [8487])

13



2.2.5 Mechanismen der ring6ffnenden Hydrogenolyse

Die Hydrierung von a,B-ungesittigten Aldehyden wurde bereits intensiv an verschiedenen
Modellsubstraten wie Acrolein, Crotonaldehyd oder Citral'®® in experimentellen wie auch
theoretischen Studien untersucht. Diese Studien deuten darauf hin, dass die katalytische
Leistung sowie im Besonderen die Selektivitdt der Katalysatoren stark von der Adsorption der
Edukte an der Oberfliche abhingen.!®® Auch Furfural und Furfurylalkohol kénnen in
unterschiedlichen Konfigurationen auf der Aktivmetall-Oberflache adsorbieren. Meist wird
zwischen parallel zur Oberfldache oder gewinkelt ausgerichteten Adsorbaten unterschieden, die
verschiedene Reaktionspfade begiinstigen. Fiir die Hydrogenolyse von Furfural und
Furfurylalkohol wurden in der Literatur sowohl fiir Ruthenium- als auch Kupferkatalysatoren
bereits Mechanismen vorgeschlagen, die im Folgenden zusammen mit experimentellen sowie

theoretischen Studien zu den auf der Oberflache ablaufenden Prozessen vorgestellt werden.
Rutheniumkatalysatoren

Die Untersuchung des Mechanismus ist bei Rutheniumkatalysatoren insbesondere zur Klarung
der signifikant hoheren Selektivitat von 1,2-Pentandiol gegeniiber 1,5-Pentandiol von Interesse.
Alle bislang publizierten Mechanismen bewerten die Ringdffnung von adsorbiertem
Furfurylalkohol als entscheidenden Schritt bei der Bildung der Diole. Die Mechanismen
unterscheiden sich allerdings in den Spezies von denen die Ring6ffnung ausgeht. Zhang et al.['>]
gehen auf Basis ihrer Experimente davon aus, dass sich 1,2-Pentandiol nicht aus den Dihydro-
oder Tetrahydrofuranen bilden, sondern aus einer partiell hydrierten Spezies (siehe Abbildung
2.8). Die Hydrierung zu Tetrahydrofurfurylalkohol bildet in diesem Fall eine Parallelreaktion
zur Hydrogenolyse. Als Ausgangspunkt fiir die Hydrogenolyse an Ruthenium wird hingegen
eine gewinkelte Adsorbatspezies angenommen, da die Wechselwirkung der Ruthenium-
Oberflache nicht nur iiber die -Elektronen des aromatischen Systems erfolgt, sondern ebenfalls
tiber die freien Elektronenpaare des Sauerstoffatoms. Nach partieller Hydrierung am C°-
Kohlenstoff kann eine ringoffnende Hydrogenolyse eingegangen werden, wobei eine
Vorlauferverbindung gebildet wird, die unter Hydrierung zu 1,2-Pentandiol umgesetzt wird.
Dies wird begiinstigt, da die C>-O!-Bindung im Intermediat A1 geschw#cht ist, da das T-Orbital
der C2-C3®-Doppelbindung mit dem p-Orbital des O'-Atoms wechselwirkt.[*> Im Gegensatz dazu
wird bei Palladium eine parallel zur Oberflache ausgerichtete Adsorbatspezies als stabilste Form
angenommen, was im Einklang mit den hohen Selektivitdten zu Tetrahydrofurfurylalkohol

steht, die mit Palladium-Katalysatoren erreicht werden.['> !
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Abbildung 2.8 Postulierter Mechanismus zur Hydrogenolyse von Furfurylalkohol. (nach Zhang et al.[3])

Die Ringoffnung von Furan und seinen Derivaten an Ruthenium wurde von Mironenko et al.[®!)
experimentell in Deuterium-Austauschreaktionen (Transfer aus deuteriertem Isopropanol in
Toluol) und theoretisch mittels DFT-Rechnungen an einer Ru(0001)-Oberfliche néher
untersucht. Die Ergebnisse ihrer Untersuchungen bestitigen die zentrale Bedeutung der
Ringaktivierung an der Rutheniumoberfliache als Auftaktschritt fiir weitere Hydrier- und
Hydrogenolyse-Reaktionen. Abbildung 2.9 =zeigt in diesem Zusammenhang Bilder des
berechneten Anfangs-, Ubergangs- und Endzustandes der Ringdffnung von Furfurylalkohol an
einer Ru(0001)-Oberfldche, die zur Bildung von 1,2-Pentandiol fiihrt. Im Gegensatz zu dem
Mechanismus von Zhang et al.'” wird angenommen, dass die Ringoffnung von der

ungeséttigten Ausgangsverbindung ausgeht.

Abbildung 2.9  Berechneter Anfangs-, Ubergangs und Endzustand (v.l.n.r.) der Ring&ffnung des Furanrings in
Furfurylalkohol an einer Ru(0001)-Oberfléche.[9]
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Besonders die Adsorptionsstirken der Ausgangprodukte, Intermediate sowie Losungsmittel
scheinen eine wichtige Rolle zu spielen. Furfurylalkohol wie auch das offenkettige Intermediat
zeigen dabei vergleichsweise hohe Adsorptionsstirken, die wohl auf die zusétzliche
Wechselwirkung des Sauerstoffatoms der Seitenkette mit der Rutheniumoberflache
zuriickzufiithren sind (siehe Abbildung 2.10).°H Zusétzlich kann auch das Losungsmittel in der
Reaktion beteiligt sein, was im Fall von Wasser und Platinkatalysatoren durch Gong et al.[%%

nachgewiesen werden konnte.

Energie / eV

Adsorption =~ Ring6ffnung

Abbildung 2.10  Energiediagramm der Adsorption und Ring6ffnung auf einer Ru(0001)-Oberfldche von
3-Methylfuran (3-MF) Furan und Furfurylalkohol (FA). (nach Mironenko et al.[®1])

DFT-Studien zur Adsorption von Furfural an einer Ru(001)-Oberfldche zeigen ebenfalls, dass
die Ringo6ffnung bei Spaltung der Cs-O-Bindung energetisch gegeniiber der Spaltung von Cz-O
begiinstigt sein sollte.!”®! Neben der C-O-Bindungsspaltung ist hier aulerdem die Hydrierung
der Aldehyd-Gruppe zum Furfurylalkohol energetisch giinstig. Diese Reaktionspfade sind im
Falle von Furfural deutlich gegeniiber der Hydrierung des Furanrings begiinstigt, was im
Einklang mit den experimentell beobachteten Selektivitédten steht.[”®! In diesen Studien wurde
allerdings nur die Hydrierung von Furfurylalkohol und nicht dessen Hydrogenolyse

beriicksichtigt, sodass diese Reaktionspfade nicht abgebildet wurden.

Beim FEinsatz von Ruthenium-Katalysatoren wird oft eine deutlich gesteigerte Aktivitdt in
wassrigen Losungen beobachtet. Der Grund konnte bislang nicht eindeutig geklart werden. Zum
einen fiihren Wechselwirkungen von an der Ruthenium-Oberfliche adsorbierten Wasser-
Molekiilen und den funktionellen Gruppen der Edukte zu einer Verringerung der
Energiebarrieren. Zum anderen wird auch die Dissoziation von Wasser an der Ruthenium-
Oberfldche und der Einfluss von Rutheniumoxid als Griinde diskutiert. Michel und Gallezot
fassten die Diskussionsansétze in einem Artikel zusammen, zu dem an dieser Stelle verwiesen
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Kupferkatalysatoren

Bei Kupferkatalysatoren wird im Gegensatz zu Rutheniumkatalysatoren auch eine
Wechselwirkung mit dem Tragermaterial an der Grenzfliche zwischen Kupfer und Trager
angenommen. Der von Liu etal.®?! fiir Kupfer-Oberflichen vorgeschlagene Mechanismus
nimmt beispielsweise an, dass die alkoholische Seitenkette mit einem sauren oder basischen
Zentrum am Trager wechselwirkt. Auf der Metalloberflaiche chemisorbierter Wasserstoff kann

entweder am C°- oder dem C2-Atom den Furanring partiell hydrieren, wobei anschliefend die

Ringoffnung erfolgt.
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Abbildung 2.11  Postulierte Mechanismen von Liu et al. zur Hydrogenolyse von Furfurylalkohol an
Kupferkatalysatoren auf sauren (links) und basischen (rechts) Tragern. (nach [51-521)

Die Adsorption von Furanderivaten an Kupfer ist vergleichsweise schwach im Gegensatz zu
Ubergangsmetallen.®® Zudem konnte gezeigt werden, dass die Adsorption vor allem bei
Furfural bevorzugt iiber die Seitenkette erfolgt und der Furanring kaum mit der Oberflache
wechselwirkt, was zu einer gewinkelten Adsorbatspezies fiihrt.!*? 4 Dies wird als Grund fiir die
hohe Selektivitat beziiglich Furfurylalkohol bei der Hydrierung von Furfural angesehen, da fast

ausschlief3lich die Aldehydgruppe zuganglich ist.
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2.3 Grundlagen des Rieselbettreaktors

Der Rieselbettreaktor (englisch trickle bed reactor, TBR) ist ein Mehrphasenreaktor fiir Gas-
/Fliissig-/Fest-Reaktionen und findet in der chemischen Industrie fiir viele Reaktionen
Anwendung. Beispiele sind die Hydrierung von petrochemischen Fraktionen, organischen
Zwischenprodukten wie Aldehyden, Estern, Carbonsduren, Zuckern oder aber natiirlichen

Fetten zu Fettsduren.®>971 Der Reaktor besitzt eine Reihe von Vorteilen:[°®

* Propfenstrémung

= Unterdriickung ungewiinschter, nicht katalysierter Reaktionen
durch ein hohes Katalysator-/Eduktverhéltnis

= Vergleichsweise geringe Energiekosten

» Einfache Betriebsweise unter Druck
(im Vergleich zu mechanisch geriihrten Systemen)

= Keine Probleme bei der Katalysatorabtrennung

Die hiufigste Konfiguration von Rieselbett-Reaktoren ist im Allgemeinen die Zufiihrung der
Fliissigkeit am Kopf des Reaktors, wobei die Gasphase den Reaktor entweder ebenfalls von oben
nach unten (cocurrent downflow) oder aber im Gegenstrom gefiihrt wird (countercurrent flow).
Das Durchstromen des Reaktors mit Gas- und Fliissigphase von unten nach oben (cocurrent
upflow) entspricht strenggenommen nicht mehr dem typischen Rieselbettreaktor-Betrieb,
sondern wird meist eher als Festbett-, FlieRbett- oder als Suspensionsreaktor bezeichnet.*8! Der
Betrieb im cocurrent downflow wird haufig bevorzugt, da hier, anders als bei den anderen
Betriebsarten, die Kapazitit des Reaktors nicht durch ein Fluten des Reaktors begrenzt wird."!
Daneben sind die Druckverluste beim cocurrent downflow am geringsten.*®! Umsatz, Ausbeute
und Selektivitit des Zielprodukts hidngen in einem Rieselbettreaktor nicht nur von der
Reaktionskinetik ab, sondern ebenfalls von der in diesem Reaktor sehr komplexen
Hydrodynamik. Da diese auf mikroskopischer Ebene nur schwer beschrieben werden kann,
werden meist makroskopische Parameter gewéhlt. Von grofer Bedeutung ist hierbei der
vorherrschende Stromungszustand, der auf Parameter wie den Fliissigkeitsholdup,
Druckverlust, die Verteilung von Gas und Fliissigkeit, die Katalysatorbenetzung sowie den Stoff-
und Wérmetransport Auswirkungen hat. Die folgenden Kapitel geben zu den wichtigsten

Parametern eine kurze Ubersicht.
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2.3.1 Hydrodynamik
Stromungszustinde

In einem Rieselbett-Reaktor lassen sich vier verschiedene Strémungszustdnde unterscheiden,
die in Abbildung 2.12 schematisch gezeigt sind. Der Name dieses Reaktordesigns leitet sich von
einem dieser moglichen Zustdnde — dem Rieselfluss — ab, bei dem der Katalysator von einem

diinnen Fliissigkeitsfilm bedeckt ist, der wiederum von der Gasphase umgeben ist.

Rieselfluss Pulsfluss Spruhfluss Blasenfluss

Abbildung 2.12  Ubersicht (iber die Strémungszustdnde in einem Rieselbettreaktor. nach [100],

Der Stromungszustand des Reaktors wird unter anderem von den Gas- und
Fliissigkeitsgeschwindigkeiten = bestimmt. ~ Wird ausgehend vom  Rieselfluss die
Gasgeschwindigkeit deutlich erhoht, so reilst der Fliissigkeitsfilm von der Feststoffoberflache ab
und die Fliissigkeit wird als Aerosol im Gasstrom verteilt. In diesem Fall wird vom sogenannten
mist flow oder spray flow gesprochen. Dem gegeniiber steht bei hohen Fliissigkeits- und geringen
Gasgeschwindigkeiten der sogenannte bubble flow, der durch eine Flutung des Reaktors mit
Fliissigkeit und darin aufsteigenden Gasbldschen geprégt ist. Bei gleichzeitig hohen Fliissigkeits-

als auch Gasgeschwindigkeiten tritt eine Pulsation der Stromung auf.

Die Grenzen und Ubergange zwischen den verschiedenen Flussregimes sind von grofRer
Bedeutung fiir die Auslegung und den Betrieb dieses Reaktors, da, wie bereits erwéhnt, viele
Parameter wie Stoffiilbergang und Warmetransport stark vom Stromungszustand abhédngen.®”!
Da die Vorginge, die zum Wechsel des Stromungszustands fithren, sehr komplex und bislang
noch nicht tiefergehend verstanden sind, ist eine Vorhersage nur sehr schwer moglich und wird
daher meist experimentell bestimmt.””) Neben optischer Kontrolle der Stromungszustinde
finden auch Methoden wie die elektrische Widerstandstomographie!’®  oder

Kapazitatstomographie Anwendung.

Fiir den industriellen Betrieb von Rieselbettreaktoren ist neben dem Rieselfluss vor allem der
instationdre Pulsfluss von Interesse, da sich hier fliissigkeitsreiche und gasreiche Bereiche

abwechseln, was sich vorteilhaft auf die Reaktorleistung auswirken kann.
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Fliissigkeits-Holdup

Der Fliissigkeits-Holdup ist eine wichtige Grof3e im Betrieb des Rieselbettreaktors und gibt den
Anteil der im Katalysatorbett enthaltenen Fliissigkeit an.
VFll'issigkeit

€gesamt = Voo (2.1)
Reaktor

VFll'issigkeit

(2.2)

Bgesamt = %
Zwischenraum

In manchen Fillen wird statt dem Verhiltnis zum leeren Reaktor das Zwischenraumvolumen
der pordsen Schiittung verwendet, wobei in diesem Fall von einer Fliissigkeitssattigung 3

gesprochen werden kann.

Sowohl auf mikroskopischer als auch makroskopischer Ebene lassen sich verschiedene Anteile
an diesem Holdup unterscheiden. Bei por6sen Materialien, wie den meisten Katalysatoren,
muss zwischen internem und externem Holdup unterschieden werden. Der interne Holdup gibt
den Anteil der Fliissigkeit an, der sich innerhalb des Porensystems des Katalysators befindet.
Beim externen Holdup muss wiederum zwischen einem dynamischen und einem statischen
Anteil unterschieden werden. Wahrend der dynamische Holdup den bewegten Teil der
Fliissigkeit angibt, befindet sich aufgrund von Kapillarkraften in den Hohlrdumen zwischen den
Formkorpern unbewegte Fliissigkeit. Dieser statische Anteil bleibt auch bei einem Auslaufen

des Katalysatorbettes bestehen, wenn die Fliissigkeitszufuhr abgeschaltet wurde.

\

Bewegte Flissigkeit —+

Katalysatorformkorper

Trockene Statische FlUssigkeit

Katalysatoroberflache

Abbildung 2.13  Schematische mikroskopische Darstellung der verschiedenen Anteile zum gesamten Holdup.
(nach 199])

Der dynamische Holdup hat beispielsweise direkten Einfluss auf die hydrodynamische
Verweilzeit des Reaktors und ist daher von grof3er Bedeutung.
_ €dynamisch Veaktor

7= (2.3)

VFliissigkeit
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Die experimentelle Bestimmung des Holdup kann sowohl direkt gravimetrisch!?%? als auch
indirekt aus Tracer-Verweilzeitexperimenten!'%! erfolgen.® Die gravimetrische Bestimmung

hat den Vorteil, dass sowohl der dynamische als auch der statische Holdup zugénglich ist.
Druckverlust

Neben den Strémungszustdnden und dem Fliissigkeitsholdup ist ebenfalls der Druckverlust des

Katalysatorbettes eine zentrale Grofde der Hydrodynamik.
2.3.2 Stoff- und Warmetransport

Neben der Hydrodynamik hat ebenfalls der Stofftransport grof3en Einfluss auf die Leistung des
Rieselbettreaktors. In dem komplexen Mehrphasensystem konnen dabei verschiedene Schritte

eine Rolle spielen.

= Stofftransport innerhalb der Gasphase bei gasférmigen Edukten
= Stoffiilbergang von Gas- zu Fliissigphase
= Stofftransport innerhalb der Fliissigphase zur duf3eren Katalysatoroberflache

= Stofftransport innerhalb des Porensystems des Katalysators

Der Rieselbettreaktor zeichnet sich trotz des einfachen Aufbaus in der Regel durch einen guten
Stoffiibergang des Gases in die Fliissigkeit aus, da der diinne Fliissigkeitsfilm den
Ubergangswiderstand verkleinert. Wichtig ist aber aus diesem Grund vor allem die méglichst
vollstdndige Benetzung des Katalysators mit Fliissigkeit, da in diesem Fall die Austauschflache

zwischen Gas und Fliissigkeit maximal ist.

Neben der Verwendung von Fliissigkeitssammlern und -verteilern sind zum Erreichen einer
gleichmafligen Fliissigkeitsverteilung {iber den Reaktorquerschnitt und der optimalen
Benetzung der Katalysatorpartikel geometrische Faktoren zu beachten. Da das Katalysatorbett
im Bereich der Reaktorwand anders angeordnet ist und einen hoheren Leerraum (hohere
Porositét) besitzt als im Kern des Reaktors, kann es zur Bildung von Kurzschlussstromen an der
Wand (Randgéngigkeit) und damit zu vermindertem Umsatz kommen. Randgangigkeit kann

jedoch im Allgemeinen vernachléssigt werden, wenn die nachfolgende Bedingung gilt.!?% 104-105]

dReaktor

> 15 (2.4)

dPartikel

Industrielle Reaktoren liegen mit Durchmessern von mehreren Metern bei einem Verhéltnis
Reaktordurchmesser zu Katalysatorgrofe zwischen 100 und 1000, weshalb in der Regel

Wandeffekte nur eine untergeordnete Rolle spielen.['% Im Gegensatz dazu stellt bei solchen
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Dimensionen die gleichmélige Verteilung der Fliissigkeit am Reaktoreingang eine umso
groBere Herausforderung dar, weshalb der Durchmesser des Reaktors meist auf Basis des

Fliissigkeitsvolumenstroms festgelegt wird.?]

Da chemische Reaktionen und damit auch Grof3en wie Umsatz oder Selektivitit stark von der
Temperatur abhingen, ist auch der Warmetransport innerhalb des Reaktors von grofder
Bedeutung.®”! Auch beim Warmetransport gibt es verschiedene Schritte, die eine Rolle spielen

konnen.

» Wiérmetransport innerhalb der Katalysatorformkorper

= Wiérmeiibergang von Katalysatorformkorper zur Fliissigphase
=  Warmetransport innerhalb der Fliissigkeit

=  Warmetransport im Katalysatorbett

» Waérmeiibergang zur Reaktorwand

Im industriellen Maf3stab betriebene Rieselbettreaktoren arbeiten meist adiabat, da die
Reaktordurchmesser in der Regel grof sind und daher der Warmeiibergang an der
Reaktorwand vergleichsweise wenig Einfluss hat.[°®! Bei groRen Reaktionswarmen kann die
Temperatur innerhalb des Reaktors deshalb stark ansteigen.®® Im Labormalistab ist das
Verhiltnis von Reaktorwandfladche zum Reaktorvolumen allerdings grofder, sodass hier meist

ein isothermer Betrieb realisiert werden kann.®
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2.4 Modellierung chemischer Reaktoren

Die Optimierung von Prozessparametern spielt in der chemischen Industrie eine wichtige Rolle,
beispielsweise bei der Optimierung der Selektivitit eines der Zielprodukte. Bei chemischen
Reaktoren kann eine grof3e Anzahl von Parametern Einfluss auf solche Zielgro3en nehmen.
Deren getrennte Variation fithrt zu einem hochdimensionalen Parameterraum und ergibt
schnell eine grolle Anzahl an bendétigten Experimenten fiir die Optimierung. Um den
experimentellen Aufwand zu verringern, konnen statistische Methoden zur Unterstiitzung
verwendet werden. Haufig findet in solchen Féllen die Response-Surface-Methode Anwendung,
auf die im folgenden Kapitel ndher eingegangen wird. Solche Modelle sind jedoch an das
untersuchte System gebunden und lassen sich nur bedingt iibertragen. Reaktionstechnische
Modelle leiten sich entweder aus physikalischen Gesetzen ab oder beruhen teilweise oder
vollstdndig auf empirisch gefundenen Zusammenhdngen. Die auf physikalischen Gesetzen
beruhenden Modelle sind unabhédngig von der Systemgrofe und bieten somit Vorteile
hinsichtlich des Scale-ups von Anlagen. Jedoch sind gerade in mehrphasigen Systemen die
Wechselwirkungen oft so komplex, dass einfachere empirische Modelle verwendet werden
miissen. Zentrale Bedeutung hat in diesen Modellen zudem meist die Kinetik der Reaktion, die
im Rahmen dieser Arbeit in Batchreaktor-Experimenten bestimmt wird, was im Anschluss an
das folgende Kapitel behandelt wird. Wahrend Batch-Reaktoren noch mit relativ einfachen
Modellen beschrieben werden konnen, sind Rieselbettreaktoren durch komplexe
Wechselwirkungen zwischen den Einflussfaktoren geprédgt, sodass ebenfalls deutlich
komplexere Modelle erforderlich sind, deren Grundlagen im darauffolgenden Kapitel

beschrieben werden.

2.4.1 Response-Surface-Modelle

Wie bereits erwéhnt fiihrt eine steigende Zahl an Einflussfaktoren bei einer Optimierung schnell
zu einem erheblichen Zeit- und Ressourcenaufwand. Unter Zuhilfenahme statistischer
Methoden kann dieser Aufwand drastisch verringert werden, da mehrere Parameter zeitgleich
verdndert werden und die Auswirkungen der Einflussfaktoren auf die Zielgroe in einem
Modell voneinander getrennt erfasst werden.!'%! Die Response-Surface-Methode wurde von

Box und Wilson™%”) zu diesem Zweck entwickelt und nutzt dabei statistische Versuchspline.

In dem Modell wird die gesuchte Grof3e n (engl. response) als Funktion der Einflussfaktoren x;
(engl. factor) beschrieben. Die Einflussfaktoren werden bei der Berechnung in der Regel auf
einen Wertebereich von -1 bis 1 normiert. Im Fall von mehreren Einflussfaktoren ergibt sich

damit eine ,Response Surface® in einem mehrdimensionalen Raum.
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N = f(x, X .. x0) = f(X) (2.5)

Um das Modell an experimentelle Daten anpassen zu konnen, miissen empirische Parameter f3;
in das Modell eingefiihrt werden.
fx,B) = Bo + (Brxy + Box2) + (Bryxf + Boaxi + Brax1xz)

+ (Br11%3 + BazaX3 + Pr12X7 %, + Prazx1x3) (2.6)
+ s

Es lassen sich lineare, quadratische, kubische oder Ansatze hoherer Ordnung wéhlen, wobei die
Summanden bis zur jeweils hochsten Potenz bertiicksichtigt werden. Mit der Potenz der Modelle
steigt ebenso der Rechenaufwand. Bei einem einzelnen Extremum der Zielgrofde im
Parameterraum bieten quadratische Modelle einen guten Kompromiss in dieser Hinsicht und
werden auch von Box und Wilson vorgeschlagen.l'®”) Bei k Faktoren ergibt sich die
Parameteranzahl eines solchen Modells aus Gleichung (2.7).
_(k+ Dk +2)

e

Hieraus ergibt sich gleichzeitig die minimale Anzahl an Experimenten, die fiir die Anpassung

(2.7)

der empirischen Parameter notig sind. Die Auswahl der Versuchsbedingungen erfolgt so, dass
die Versuche einen maximalen Informationsgewinn bringen. Hierzu wird meist ein zentral
zusammengesetzter Versuchsplan verwendet, der aus einem teilfaktoriellen Versuchsplan, dem
Zentrumspunkt und sogenannten Sternpunkten besteht. Sternpunkte sind Zwischenpunkte und
erlauben eine Abschédtzung der Oberflichenkriimmung. Daneben sind aus statistischer Sicht
weitere Versuche sinnvoll, wie beispielsweise mehrfache Experimente am sogenannten
Zentrumspunkt des Modells, um mogliche systematische Abweichungen zu erkennen und das
Modell auf seine Ungenauigkeit hin bewerten zu konnen. Durch zusétzliche Punkte kann das

Modell im Hinblick auf seine Interpolationsgenauigkeit weiter verbessert werden.

Bei der Verwendung eines quadratischen Modells hat die ZielgroRe idealerweise eine
quadratische Abhéngigkeit von den Einflussfaktoren. Sollte dies nicht der Fall sein, konnen

verschiedene Artefakte auftreten, wie in Abbildung 2.14 in zwei Beispielen dargestellt ist.
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— Realitat — Realitat
- — Modell - — Modell

Abbildung 2.14  Artefakte quadratischer Modelle bei nicht-quadratischen Ansprechverhalten.

Statt einer Erhohung der Ordnung, was die Anzahl der minimal nétigen Versuche erh6hen
wiirde, kann ebenfalls eine Transformation der Zielgrofe erfolgen, um ein quadratisches
Ansprechverhalten zu erreichen. Diese Transformation kann auch nachtraglich angewendet

werden, um ein quadratisches Ansprechverhalten des Modells zu erzeugen.

2.4.2 Modellierung eines Ruhrkesselreaktors

Die Stoffmengenbilanz eines Batch-Reaktors lésst sich iiber ein einfaches instationédres Modell

beschreiben und eignet sich daher gut fiir die Anpassung der Kinetik chemischer Reaktionen.

dc;
d—ct‘ - R, (2.8)

Ri = Zvj'i . T;, (29)

Voraussetzung fiir die Giiltigkeit des Modells und damit die Erfassung von Daten zur
intrinsischen Kinetik ist die Abwesenheit von Stofftransportlimitierungen. In Experimenten mit
heterogenkatalysierten Reaktionen lasst sich der Einfluss von Stofftransport naturgemélf$ nur
minimieren und nie vollstdndig eliminieren, da die Edukte immer zum Aktivzentrum
transportiert werden miissen. Wichtig ist daher, dass die Geschwindigkeit der
Stofftransportprozesse schnell gegeniiber der Reaktion ist. Der Einfluss des intrapartikuldren
Stofftransports auf die Reaktion ldsst sich so beispielsweise i{iber Weisz-Prater-Kriterium
abschétzen, das in Gleichung (2.10) angegeben ist. Nimmt das Kriterium Werte deutlich kleiner

1 an, kann davon ausgegangen werden, dass der Stofftransport keine limitierende Rolle spielt.

2.
CI)2 = ef_f (210)
Defr - ca
Korrelationsgleichungen konnen allerdings nur bei einer ersten Abschitzung helfen, da eine

Reihe von Vereinfachungen getroffen wurden. Experimentell wird der Einfluss von
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Stofftransport auf die Reaktionskinetik {iber verschiedene Variationen untersucht, die den
Einfluss verschiedener Stofftransportprozesse iiberpriifen. Uber die Variation der
Riihrerdrehzahl lasst sich Einfluss auf den Stofftransport zwischen Gas- und Fliissigphase, sowie
von der Fliissigphase in den pordsen Katalysator nehmen und damit deren Einfluss getestet
werden. Zusidtzlich kann auch die Katalysatormenge variiert werden. Die
Reaktionsgeschwindigkeit im Falle der Abwesenheit von Stofftransporteffekten sollte sich
proportional mit der Katalysatormasse dndern. Uber die Variation der Katalysatorkorngrofen
kann der intrapartikuldre Stofftransport untersucht werden, wobei vorausgesetzt wird, dass die
Aktivkomponente homogen iiber das Katalysatorkorn verteilt ist, was experimentell teilweise
sehr schwer zu realisieren ist. Zusatzlich fithrt die Verkleinerung der Korngrof3e zu einer
groReren Austauschfliche zwischen Katalysator und Fliissigphase, sodass auch diese Effekte

erfasst werden.
Wasserstoffloslichkeit

Die in der Literatur verfligbaren Daten und Modelle zur Wasserstoffloslichkeit in Wasser
unterscheiden sich in den Trends der Temperaturabhangigkeit (siehe Abbildung 2.15). Fiir das
NIST-Modell liegen keine Giiltigkeitsgrenzen vor, wobei anhand der Trends davon ausgegangen
werden kann, dass dieses nur fiir geringe Temperaturen unter 50°C parametrisiert wurde. Zu
den Loslichkeiten von Wasserstoff stehen allerdings gerade bei hoheren Temperaturen {iber
100 °C nur wenige experimentelle Daten in der Literatur zur Verfiigung. Hinzu kommt, dass die

Wasserstoffloslichkeit stark von gelosten Stoffen abhdngen kann.
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Abbildung 2.15 Vergleich der publizierten Datenpunkte und Modelle zur Wasserstoffloslichkeit in Wasser. Daten
von Hazal'%8l, Prayl'09], NISTI'"0], Fernandez-Prinil''"l.
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Da die Temperaturabhingigkeit der Gasloslichkeit in einem begrenzten Temperaturbereich
mathematisch analog zum Arrhenius-Ansatz beschrieben werden kann, besteht die Moglichkeit,
die Wasserstoffloslichkeit mit der Geschwindigkeitskonstanten zu kombinieren und im

kinetischen Model mitanzupassen.

2.4.3 Modellierung eines Rieselbettreaktors
Reaktionstechnische Modelle

Die Modellierung eines Rieselbettreaktors ist seit einigen Jahrzehnten Thema intensiver
Forschung, wobei eine Reihe unterschiedlicher Modelle Anwendung fanden. Da der
Rieselbettreaktor oft so ausgelegt wird, dass dieser einem idealen Rohrreaktor dhnelt, werden
héufig Modelle gewahlt, die von einer Propfenstromung ausgehen. Abweichungen vom idealen
Verhalten konnen {iiber die Einfithrung von Dispersion, einer zur Diffusion analogen Grol3e,

(1121 geben eine detaillierte Ubersicht iiber die in der

beriicksichtigt werden. Ranade et al.
Literatur bekannten Ansitze, worauf an dieser Stelle verwiesen wird. Neben diesen klassischen
Modellen wurden auch eine Reihe anderer Modellansédtze publiziert, wie beispielsweise
neuronale Netze oder Verschaltungen aus mehreren idealen Reaktormodellen, um das reale
Verhalten des Reaktors moglichst treffend zu beschreiben.!*'?) Der Vorteil dieser einfachen
Modelle ist der vergleichsweise geringe Rechenaufwand, jedoch sind die Wechselwirkungen
zwischen Hydrodynamik, Stoff- und Warmetransport sowie der chemischen Reaktion in
Rieselbettreaktoren auf mikroskopischer Ebene sehr komplex, werden aber nur gemittelt
erfasst. Durch die in den letzten Jahren stark gestiegene Rechenleistung moderner
Computersysteme kommen immer haufiger Modelle zur Anwendung, die computergestiitzte
Fluiddynamik (CFD) nutzen. Solche Modelle erméglichen eine deutlich genauere Beschreibung
der Hydrodynamik und konnen beispielsweise zur Erfassung einer Fehlverteilung der

Fliissigkeit im Reaktor verwendet werden. Im Folgenden wird auf die Modellierung mittels CFD-

Methoden naher eingegangen.

Hydrodynamik

Die Hydrodynamik eines Rieselbettreaktors ist auf partikuldrer Ebene sehr komplex, da drei
Phasen miteinander in Wechselwirkung stehen. Um diese komplexen Zusammenhinge zu
vereinfachen, wird oft der Holdup als zentrale GroRe verwendet. Viele hydrodynamische
Grollen beziehen sich in den Korrelationen auf diesen Wert, weshalb dessen korrekte

Beschreibung fiir die Modellierung von groRer Bedeutung ist. Im Laufe der Zeit wurden viele
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verschiedene Ansétze vorgeschlagen, um den dynamischen Holdup mit dessen Einflussgroen

zu korrelieren. Allgemein lassen sich diese in drei verschiedene Kategorien einteilen.

Eine Kategorie sind Modelle, die ausschliel}lich auf den Eigenschaften von Packung und
Fliissigkeit basieren. Diese haben den Vorteil, dass sie relativ einfach zu berechnen sind.

Allerdings sind die Giiltigkeitsgrenzen oft sehr eingeschréankt und die Modelle daher wenig
flexibel.

Bei der zweiten Kategorie wird als physikalischer Ausgangspunkt genutzt, dass im stationdren
Betrieb die der Flielrichtung entgegengesetzt gerichteten Reibungskréfte der Fluide mit den
treibenden Kréften des Druckgradienten und der Gewichtskraft im Gleichgewicht stehen."®! Da
der Holdup Einfluss auf die Reibungskréfte hat, ist dieser direkt mit dem Kréftegleichgewicht
verkniipft."®! Dies wird {iber implizite Kennzahlen in die Modelle eingebunden, sodass daher
grundlegende physikalische Grundprinzipien beriicksichtigt werden. Allerdings ist die
Berechnung der Modelle komplizierter, da die Kennzahlen ihrerseits von den
Stromungszustdnden abhdngen. Mit der Verwendung von expliziten Kennzahlen als dritte
Kategorie kann ein Kompromiss eingegangen werden, da diese nicht vom Holdup selbst

abhidngen und die Berechnung erheblich vereinfachen.

CFD-Methoden l6sen die Impuls- und Massenbilanz ortsaufgelost, sodass {iber das oben
beschriebene Kréftegleichgewicht eine sehr direkte Moglichkeit zur Holdup-Berechnung zur
Verfiigung steht, die somit auch zeit- sowie ortsabhidngige Schwankungen beriicksichtigen
kann. Um die Berechnung zu vereinfachen, werden iiber die Bilanzvolumina gemittelte Grof3en
betrachtet, die im Folgenden mit ( }* markiert werden. Somit ergibt sich fiir die fluiden Phasen

folgende Bilanzgleichung

Eapa(ua)a ' V<u(x)a = _Eav(Pa>a - Fa + H(xvz (ua>a (2-1 1)
Werden die Tragheits- sowie makroskopischen Reibungsanteile in der Gleichung vernachlassigt,

ergibt sich der Druckverlust zu
Fo
VP, == (2.12)
€a
Basis der Berechnungen ist in diesem Fall die Beschreibung des Druckverlustes aufgrund von
Reibungsverlusten des Fluids. Haufig werden hierfiir Modelle auf Basis der Ergun-Gleichungen

verwendet. Fiir den einphasigen Fall ergibt sich dies zu

+B-
Ga, Ga,

F, Re, Re? .
A- PagUy

a

(2.13)

il,: Einheitsvektor in Flussrichtung
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Bei Anwesenheit einer zweiten fluiden Phase kann die Gleichung mit Hilfe des Modells der
relativen Permeabilitidt angepasst werden, indem die Korrekturfaktoren kq und ke eingefiihrt

werden.

F, (A Re, N B Re? . (2.1)
€, \k, Ga, kg Ga, PaGla '
Fiir diese Korrekturfaktoren haben Saez et al.[''®! die folgenden empirischen Gleichungen

angepasst.

— — £2.43
kiiq = kiq,i = 6iig (2.15)
kgas = kgas,i = S;z'zss (2.16)
tat
. €liq €lig — Elsiq
mit Sgas =1- und (Sliq = W
lig

Dieser Modellansatz wurde spéater von Nemec und LevecH!#115 weiter angepasst, aber auch in
anderen Veroffentlichungen 16118 wurde dieses Modell aufgegriffen. Analog hierzu lassen sich
auch aus einfachen geometrischen Modellen Kraftegleichgewichte formulieren und fiir die
Berechnung des Holdups nutzen, wie beispielsweise Holub et al.['1%129] Tljuta et al.!*2! Attou et

al. 1221231 zejgen.

Neben dem dynamischen Holdup besteht der gesamte Holdup ebenfalls aus einem statischen
Anteil, wie bereits in Kapitel 2.3.1 beschrieben. Wammes et al.['?* geben an, dass der statische
Holdup nicht vom Reaktordruck, sondern in erster Linie durch die Benetzungseigenschaften
beeinflusst wird. Als unterer Grenzwert hat sich in vielen Experimenten ein Wert von 0.05
gezeigt. Zur Korrelation wird meist mit der Etvoszahl E¢ gearbeitet, die auch in den Modellen

von Saez und Carbonell™!®! verwendet wird.[24

et = L (2.17)
‘4720 + 0.9E6}, '
. Puggdee? 6%,
mit Eoliq = m und de = S_p

CFD-Methoden bieten allerdings ebenfalls die Moglichkeit, die zwei fluiden Phasen und deren
Wechselwirkungen untereinander direkt zu beschreiben. So lassen sich Berechnungen direkt an
dreidimensionalen Modellen der Packungen durchfithren und mit geeigneten Modellen sogar
Grenzflachen ortsaufgelost erfassen. Ergebnisse hierzu wurden in den letzten Jahren vor allem
von der Arbeitsgruppe um Quinta-Ferreira veroffentlicht.125128] Zwar lésst sich mit solchen

Ansétzen der Anteil an rein empirischen Korrelationen in den Modellen verringern und
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pradiktive Vorhersagen besser treffen, allerdings ist weiterhin die benotigte Rechenleistung
selbst fiir heutige Computersysteme noch sehr hoch. So werden meist nur kleine Ausschnitte
der Packungen simuliert, jedoch werden in Zukunft mit der stetig steigenden Rechenleistung

die Berechnung immer aufwendigerer Modelle moglich.
Modellierung des Stofftransports und chemischer Reaktionen

Der Transport von chemischen Stoffen innerhalb des Reaktors ldsst sich analog zur

Wairmeleitung tiber Bilanzgleichungen beschreiben.

a
a(edynci) +up Ve =V [Edyn : (Deff,i + Dax)vci] +S; (2.18)

Auch hier wird ein pseudohomogener Bereich zur Modellierung der porosen Schiittung
angenommen. Der Stofftransport kann dann per Konvektion, Diffusion bzw. Dispersion
erfolgen. Fiir = Diffusionskoeffizienten = existieren  eine Reihe  verschiedener
Korrelationsgleichungen, unter denen die Gleichung von Wilke und Chang haufig verwendet

wird.[129]

1
74-1078 - (¢ -Mg)z-T

(2.19)
ng - Vy°

Dm,AB =

3
. . g cm
Einheiten: [Mg] = T [T] = K;[ng] = cP;[V,] = —

A: GelGster Stoff; B: Losungsmittel

In Gleichung (2.19) wird das molare Volumen des gelosten Stoffes am Siedepunkt benotigt,
welches iiber die Korrelation von Tyn und Calus!2*!3% ermittelt wird, wobei die kritischen
Daten der Stoffe aus den NIST-Datenbanken in AspenPlus!**!! {ibernommen werden und in

Tabelle 7.40 im Anhang zu finden sind.

1.048

Vs =0.285- (V.4) (2.20)
Einhei v _ o v, _ o
inheiten: [V,] = m_ol'[ C_A] =

Im Falle von in Wasser gelostem Wasserstoff konnten Himmelblau und Ferrell'?! zeigen, dass
diese Gleichung den Diffusionskoeffizienten unterschétzt, da im Falle von Wasserstoff
Quanteneffekte!33! miteinbezogen werden sollten, die die Unbestimmtheit von Ort und Impuls

beriicksichtigen. Sie schlagen daher folgende Gleichung (2.21) vor.
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_(48:107-T) (1+A%\*° (2.21)
m — naHz ) Vi ’
o
mit ay, = 7 T und A" = 7= 1729
Ym) 3
N) 3 o(m-€)2

Bei der Stromung eines Fluids durch eine Schiittung tritt, mikroskopisch betrachtet, eine
Ungleichverteilung durch die wunregelméflige Struktur der Schiittung auf. Bei der
makroskopischen Betrachtung als pseudohomogenes Bilanzvolumen wird mit der Dispersion
ein zuséatzlicher Stofftransportprozess eingefiihrt, der mathematisch analog zur Diffusion
behandelt wird, allerdings haufig mindestens eine Groflenordnung hoher ist. Wahrend die
Diffusion isotrop ist, wird bei Dispersion zwischen axialer und radialer Dispersion
unterschieden. Da Modelle in der Vergangenheit hdufig nur die axiale Dimension abbildeten,
sind in der Literatur viele Daten und Modelle zur axialen Dispersion vorhanden, wéhrend die

radiale Dispersion nur selten untersucht worden ist.

Tabelle 2.3 Modelle zur Beschreibung der axialen Dispersionskoeffizienten.
Korrelation Quelle
Dgy = 1.25 - d,% 7098 Liles!34]
Pey, = 0.042(Rej;y)" Hochman und Effron!135]

Der radiale Dispersionskoeffizient wird in Simulationen teilweise grob abgeschétzt, 1% da
dieser einen vergleichsweise geringen Einfluss hat. Delgado et al.[**”) haben auf Basis weniger
Schiittungsparameter ein Modell fiir den radialen Dispersionskoeffizienten vorgeschlagen. Je
nach Bereich unterscheiden sich die angepassten Parameter leicht, wobei in Gleichung (2.22)

und (2.23) die Modelle fiir geringe Flussgeschwindigkeiten gezeigt sind.

D D, !
rad =
Tschiittung 27.10-5S¢ TS;:‘)hiittung n 12hL(ul _dfschuttung) (2.22)
m,AB lig“Pellet
D Do, !
rad =
Tschiittung 0.017 TSthuttung n 12hL(u1 _dESchiittung) (2_23)
m,AB lig“Pellet

Die mit Fliissigkeit gefiillte, feste Katalysatorphase steht in Kontakt mit der Fliissigphase, sodass
die Stoffe die Phase wechseln konnen, was {iber Quell- bzw. Senkterme in den Bilanzen erfasst
werden kann. Die Geschwindigkeit des Stoffaustauschs zwischen den verschiedenen Phasen

wird mittels Stoffiibergangskoeffizienten beschrieben.
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Fir den Stoffiibergang zwischen Fliissigkeit und Katalysator werden bei Rieselbettreaktoren
hédufig Korrelationen mit Hilfe der dimensionslosen Sherwood-Zahl verwendet, die bei
unvollstdndiger Benetzung um den Anteil der benetzten Fliache der Katalysatoroberflache
korrigiert wird. Gleichung (2.25) zeigt die typische Form dieser Korrelation mit den beiden

Parametern a und b. Tabelle 2.4 gibt eine Ubersicht iiber in der Literatur bekannte

Parametrisierungen.
kig-d
Sh=-_L_"P (2.24)
Dp,
b1
Nbenetzt Sh = a(Reliq) Sc3 (225)
Tabelle 2.4 Ubersicht Giber die Parameter in der Korrelationsgleichung zum Stoffaustauchkoeffizienten
zwischen Flissigkeit und Katalysatoroberflache.
a b Kommentar Quelle
0.43 0.22
[138]
072 054 Chou et al. 79
0.8 0.5 Rel < 200 .
[139]
0.53 0.58 ReL > 200 Hirose et al. 76
0.815 0.822 Satterfield et al. 78[140!
Kawase und Ulbrecht
0.6875 0.33 g101a1]
Delaunay, Storck,
1.84 0.48 Laurent und
Charpentier 1982142
4.25 0.48 Tan und Smith 1982[143]
Rao und Drinkenburg
0.24 0.75 1985[144]
1.2 0.533 Latifi et al. 1988[145]
Lakota und Levec
0.847 0.495 1990[146]
1.637 0.669 Dharwadkar ['47]

Der Stoffaustauschkoeffizient reagiert sehr sensitiv auf die Schiittungseigenschaften wie
Partikeldurchmesser und Form. Die oben genannten Korrelationen unterscheiden sich teilweise
in mehreren GréRenordnungen voneinander, sodass hier in der Simulation grof3e Unterschiede
auftreten konnen, wenn dieser Stofftransportmechanismus geschwindigkeitslimitierend wird.

Gleichzeitig ist damit die Auswahl des geeignetsten Modells sehr schwer.

Fiir den Stoffiibergang zwischen Gas und Fliissigkeit sind verschiedene Korrelationsgleichungen
bekannt, die unterschiedlich viele Einfliisse beriicksichtigen. Da die Austauschfldche beim
Stoffiibergang von der Gas- in die Fliissigphase nur schwer ermittelt werden kann, wird meist
direkt das Produkt aus Stoffiibergangskoeffizient und Austauschfldche mit den Einflussgrof3en

korreliert. Tabelle 2.5 gibt hierzu eine Ubersicht.
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Tabelle 2.5 Ubersicht tiber die Korrelationsgleichung zum Stoffaustauchkoeffizienten Gas-Fliissigkeit im Low-
Interaction-Regime
Korrelation Quelle
0.35
Uiq (AP lliuta und Thyrion
ks ag, = 0.0036 —(—) 148
GLAGL (Eliq,dyn 7 19970148l
d 046 . 115. 1014
kg ag, = 0.33 Dm( Reaktor) (pllqullq> 05 Lange 1978149
dp U
34
_ a,di\*° D ; 150
koag, = 2.8-107* <X£steﬁ;fWe{’i;fSc{’i§ (1"_ E) d_,% Wild et al.['50]

Die Bestimmung der Stoffiibergangskoeffizienten von der Gas- in die Fliissigphase kann jedoch
stark von Reaktionen beeinflusst werden, da der statische Fliissigkeits-Holdup sich in diesem
Fall nicht sattigen kann und der Stoffiibergang daher schneller ist. Viele der Experimente sind
an unreaktiven Systemen vermessen, weshalb bei der Abschiatzung des Gas-Fliissig-
Stoffiibergangskoeffizienten mit einem groferen Fehler zu rechnen ist.['*®) So haben
Metaxas et al.!’>1"152]  insbesondere bei niedrigen Volumenstromen deutlich hohere

Stoffiibergangskoeffizienten gefunden, als durch die Modelle vorhergesagt wurde.

Im Falle einer unvollstindigen Benetzung der Katalysatorformkorper ist ebenfalls der
Stoffiibergang von der Gasphase direkt in die pordse Katalysatorphase moglich. Dieser
Ubergang ist aus Experimenten an einphasigen Systemen bekannt. Ranade et. al.['!? schlagen

hierbei zwei verschiedene Korrelationsgleichungen vor.

D) o33 2
kes =018 | — |- €5 -(e,—1) - Reg - Sc3 (2.26)
dyp
Hyu
ks = 0.4548 ( - G)Re5°'4°695c5°'667 (2.27)
B

Der Stofftransport innerhalb der Katalysatorformkorper ldsst sich unter Annahme eines
kugelsymmetrischen Katalysatorformkorpers mit Hilfe einer Bilanzgleichung auf Basis des
Partikelradius fiir den Formkorper beschreiben. Diese Bilanzgleichung wird {iiber die
Konzentration der Katalysatoroberfldache (unter Beriicksichtigung des
Stoffiibergangswiderstandes) an das pseudohomogene Modell angekoppelt und stellt somit
eine weitere Dimension innerhalb des Modells dar.

9

4N {rzrlgelletEPellet 7t (CPellet,i) +V- (_7'2Deff,PelletVCPellet,i) (2.28)

2.2
=r TPelletRPellet,i}

N: Anzahl Pellets pro Volumeneinheit; r: normierter Pelletradius; reeiet: Pelletradius
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Die chemischen Reaktionen konnen iiber die Quellterme in den Bilanzen berticksichtigt werden,
deren intrinsische Kinetik beispielsweise in Batchreaktor-Experimenten ermittelt werden kann
(siehe Kapitel 2.4.2). Im Falle von Schalenkatalysatoren wird eine gleichméa3ige Verteilung der

Aktivkomponente in der Schale angenommen und entsprechend dem Volumenanteil gewichtet.

m
L (2.29)

Pkatschale,mod = V—
Katschale
Der effektive Diffusionskoeffizient innerhalb des Katalysatorpartikels lasst sich aus dem
molekularen Diffusionskoeffizienten in der Fliissigphase, der Porositit und eines

Tortuositatsfaktors berechnen.

€pett

2.
. D, (2.30)

Derp =

Wiahrend die Porositdt relativ einfach experimentell ermittelt werden kann, ist der
Tortuosistiatsfaktor schwerer zu ermitteln. Dieser Parameter beriicksichtigt die Verwindungen
in einem realen Porensystem, die zu einem langsameren Stofftransport fiihren. Experimentell
lasst sich dieser mittels Magnetresonanz-Experimenten an porosen Katalysatorpellets ermitteln.

In den Simulationen kann dieser daher meist nur abgeschétzt werden.
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3 Aufgabenstellung

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit soll die Herstellung von Pentandiolen aus Furfurylalkohol
oder Furfural {iber die ringéffnende Hydrogenolyse an heterogenen Katalysatoren untersucht
werden. Furfurylalkohol oder das korrespondierende Aldehyd Furfural sind bereits heute
groldtechnisch aus nachwachsenden Quellen verfiigbar, lassen sich zu einer Vielzahl
verschiedener Verbindungen umsetzen und stellen so vielversprechende Kandidaten fiir eine
neue Generation an nachhaltigen Plattformchemikalien dar. Fiir die ringoffnende
Hydrogenolyse kommen bisher meist chromhaltige Kupferkatalysatoren zum Einsatz, was aus

Sicht einer nachhaltigen Produktion unerwiinscht ist.

Im Rahmen dieser Arbeit soll der Einsatz chromfreier Kupferkatalysatoren als edelmetallfreie
und umweltvertragliche Variante eines Katalysatorsystems fiir die Umsetzung zu Pentandiolen
untersucht werden. Hierbei sollen mittels verschiedener Charakterisierungsmethoden mogliche

Einflussfaktoren auf die Katalysatorleistung identifiziert und néher untersucht werden.

Neben Kupferkatalysatoren stellen auch Rutheniumkatalysatoren eine vielversprechende
Alternative dar, da diese ungiftig sind und besonders in wéssrigen Systemen eine hohe
katalytische Aktivitdt aufweisen. Die Polymerisation von Furfurylalkohol speziell in protischen
Medien stellt fiir dieses Reaktionssystem allerdings eine Herausforderung dar. Auf den Einsatz
l6slicher Basen soll an dieser Stelle verzichtet werden, da diese bei der nachfolgenden
Aufreinigung des Produkts storen. Insbesondere im Hinblick auf die protonenkatalysierte
Polymerisation von Furfurylalkohol ist eine starke Abhédngigkeit von den gewaéhlten
Betriebsparametern zu erwarten. Im Rahmen dieser Arbeit soll daher insbesondere der Einfluss
wichtiger Prozessparameter besonders im Hinblick auf die Unterdriickung der Polymerisation
von Furfurylalkohol experimentell in Batch-Autoklaven untersucht werden. Darauf aufbauend
sollen die Ergebnisse fiir die Ubertragung auf eine kontinuierliche Reaktionsfiihrung im
Rieselbettreaktor und die Untersuchung der wichtigsten Einflussfaktoren genutzt werden. Die
experimentellen Untersuchungen, insbesondere am Rieselbettreaktor, sollen mittels

reaktionstechnischer Modellierung unterstiitzt werden.

35



4 Experimenteller Teil

4.1 Katalysatorpraparation

Im Rahmen dieser Arbeit kamen eine Reihe verschiedener selbstpraparierter und kommerzieller
Katalysatoren mit Kupfer oder Ruthenium als Aktivkomponenten zum Einsatz. Im Folgenden

werden die zur Praparation der Katalysatoren verwendeten Methoden vorgestellt.
Praparation der Rutheniumkatalysatoren
Incipient wetness

Zur Herstellung von pulverformigen Katalysatoren wird die Methode der beginnenden
Feuchtigkeit (engl. incipient wetness) verwendet. Hierzu werden Formkorper zuvor zerkleinert
und mittels Analysensieben die gewiinschten Korngrof3enbereiche ausgesiebt.
Rutheniumnitrosylnitrat (Ru(NO)(NOs), 0.14 g, 0.45 mmol) wird in einem 10 mL Becherglas
vorgelegt und in 3.8 mL Wasser gelost. In einer Glasschale werden 4.5 g Trager diinn
ausgebreitet und die Precursorlosung auf das Pulver getropft, wobei mehrmals gut durchmischt

wird. Der Katalysator wird 4 h bei 100 °C getrocknet.
Spriithimprdgnierung

Zur Herstellung von schalenférmig angereicherten Katalysatorkugeln wird eine
Sprithimpréignierung verwendet. Rutheniumnitrosylnitrat (Ru(NO)(NOs), 0.47 g, 1.48 mmol)
wird in einem 10 mL Becherglas vorgelegt und in 8.5 mL Wasser gelost. 15 g Trdgermaterial
(Al203-Kugeln, bereitgestellt von Sasol Germany GmbH) werden in einem 50 mL Rundkolben
vorgelegt, der wéahrend der folgenden Priparation permanent gedreht wird. Die
Precursorlosung wird mit Hilfe einer Spritzenpumpe (0.5 mL/min) in einen auf den Trager
gerichteten Luftstrom dosiert und darin fein verteilt. Der Katalysatorvorlaufer wird bei

Raumtemperatur getrocknet.
Trdankung

Zur Herstellung von gradientenfrei angereicherten Katalysatorkugeln wird eine an Schichtel
angelehnte Praparationsmethode verwendet. Rutheniumacetylacetonat (Ru(CsH;02)s3, 0.59 g,
1.48 mmol) wird in einem 250 mL Becherglas vorgelegt und in 38 mL wasserfreiem Toluol
gelost. 15 g Trager (Al.Os-Kugeln, bereitgestellt von Sasol Germany GmbH) werden in 26.8 mL
wasserfreiem Toluol suspendiert, bis keine Luftblasen mehr aufsteigen. Die Precursorlosung
wird anschliefend unter Rithren zum suspendierten Triager gegeben und 10 min weiter geriihrt.
Das Losungsmittel wird durch Eindampfen bei Raumtemperatur langsam entfernt, wobei die

Suspension von Zeit zu Zeit umgeriihrt wird.
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Praparation der Kupferkatalysatoren
Oxalat-Gel-Methode

Die Oxalat-Gel-Methode orientiert sich an der Priparationsmethode von Wang et al.l'>3] Aus
den Metallnitraten wird eine Losung in Ethanol angesetzt, wobei die Kupferionenkonzentration
0.1 mol/L betragt. Diese Losung wird unter starkem Riihren zu einer ethanolischen
Oxalsdureldsung (1.8 M) gegeben, wobei Oxalsdure im 20%igen Uberschuss zu den

Metallionen vorliegt. Das Losemittel wird durch Abdampfen entfernt.
Co-Fdllung

Die Vorschrift zur Co-Féllung lehnt sich an die Praparationsmethode von Liu et al. an. Aus den
Metallnitraten wird eine waéssrige Losung angesetzt, wobei die Kupferionenkonzentration
0.1 mol/L betrédgt. Die Metallnitratlosung wird mittels einer Spritzenpumpe gleichmal3ig in
100mL einer Natriumcarbonat-Losung gegeben, wobei der pH-Wert mittels eines
Titrierautomaten mit Natronlauge (8 M) auf einen pH-Wert von 10 eingestellt wurde. Die
entstehende Suspension wird bei 80 °C fiir 20 h geriihrt, {iber eine Nutsche abfiltriert und mit
VE-Wasser so lange gewaschen, bis der pH-Wert der Waschlésung einen Wert von 7 erreicht.
Der Filterkuchen wird ii. N. bei 120 °C im Trockenschrank getrocknet und der getrocknete

Katalysator auf eine Grol3e von < 63 um gesiebt.
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Vorbehandlung und Aktivierung der Katalysatoren

Die Katalysatorvorlaufer werden vor ihrem Einsatz in einem Quarzrohrreaktor vorbehandelt.
Die  Anlage verfligt 1{iber eine computergesteuerte  Gasversorgung  mittels
Massendurchflussreglern (MFCs, Bronkhorst High-Tech), mit denen dem Reaktor entweder Luft,
Argon oder Wasserstoff entweder rein oder als Mischung zugefiihrt werden konnen, wiahrend
das Quarzrohr in einem Rohrofen auf Temperaturen bis 1000°C temperiert werden kann.

Abbildung 4.1 zeigt das Fliebild dieser Apparatur.
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Abbildung 4.1 FlieBbild der Apparatur zur Vorbehandlung der Katalysatoren.

Tabelle 4.1 gibt eine Ubersicht iiber die verwendeten Vorbehandlungsmethoden.

Tabelle 4.1 Ubersicht Giber die verwendeten Vorbehandlungsmethoden.

Bezeichnung
(Vorlauferverbindung)
Kalzinierung
(Rutheniumnitrosylnitrat)
Reduktion

Nr. Methode

1 5 K min"" auf 300 °C, 1 h halten; 100 mL/min Ar

. o . .

2 (Rutheniumnitrosylnitrat) 5 K min' auf 300 °C, 1 h halten; 100 mL/min H:
Kalzinierung - o . .

3 (Rutheniumacetylacetonat) 1 Kmin™' auf 300 °C, 1 h halten; 100 mL/min Ar
Reduktion - o . .

4 (Rutheniumacetylacetonat) 1 Kmin™' auf 300 °C, 1 h halten; 100 mL/min H:

5 Kalzinierung 2 K min' auf 250°C, 0,5 K min' auf 300°C,
(Kupfer Oxalat-Methode) 30 min halten 2K min' 500 °C, 3 h halten Luftstrom
Kalzinierung °

6 (Kupfer Fallungs-Methode) >00°C 3h Luftstrom

7  Reduktion 350 °C, 20 Vol-% Hz in Ar fiir 3 h

(Beide Kupfer-Methoden)
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4.2 Katalysatorcharakterisierung

4.2.1 Temperaturprogrammierte Methoden
Temperaturprogrammierte Reduktion/Oxidation

Das Reduktions- bzw. Oxidationsverhalten der Katalysatoren wird mit Hilfe einer
Durchflussapparatur (TPDRO 1100, ThermoFisher Scientific) untersucht. Die Katalysatorprobe
wird hierbei in einem Quarzreaktor zwischen zwei Glaswolleschichten fixiert und mit Priifgas
(4.9 Vol-% O, in He, 5 Vol-% H; in Ar) durchstromt. Der Quarzreaktor befindet sich in einem
bis 1100 °C temperierbaren Ofen, der wéhrend der Messung typischerweise mit einer Rampe
(5-10K min™) bis zur gewlinschten Temperatur aufgeheizt wird. Am Ausgang des Reaktors
wird tiiber einen Warmeleitfihigkeitsdetektor der Wasserstoff- bzw. Sauerstoff-

Stoffmengenanteil bestimmt und aufgezeichnet.

Die Bestimmung der spezifischen Oberfldchen von Kupferkatalysatoren erfolgt ebenfalls {iber
temperaturprogrammierte Oxidation und Reduktion. Um den Katalysator vollstindig zu
reduzieren, werden 200 mg der Katalysatorprobe eingewogen und unter 5% H, in Argon (30
mL min!) mit 5 K min! auf 350 °C aufgeheizt und dort fiir 60 min gehalten. Die Probe wird
anschlieRend im Heliumstrom (20 mL min!) auf Raumtemperatur abgekiihlt und der
Glasreaktor anschlief3end in ein Kéltebad aus 1-Propanol und fliissigem Stickstoff gestellt (T=
-126 °C). Die Oxidation der Kupferoberfldche erfolgt dort mit 5 % Sauerstoff in Helium (30 mL
min!) fiir 30 min. Die Probe wird nun in Argon (20 mL min!) wieder auf Raumtemperatur
erwdrmt und erneut im Ofen platziert. Die Reduktion der im vorigen Schritt oxidierten
Oberflache erfolgt erneut in 5% H, in Argon (30 mL min?'), wobei die verbrauchte
Wasserstoffmenge quantitativ erfasst wird. Bei der Berechnung der Kupferoberflache wird die
quantitative Bildung von CurO und eine Kupferatomdichte von Ac,= 1.47 10Y m?
angenommen.

Z'nHZ‘NA

Acy (4.1)

ACu *Mprope

Temperaturprogrammierte Ammoniak/Kohlendioxid-Desorption

Die quantitative Bestimmung der sauren bzw. basischen Zentren des Katalysators erfolgt {iber die
temperaturprogrammierte Desorption von Ammoniak (saure Zentren) bzw. Kohlenstoffdioxid
(basische Zentren). Hierzu stand ein Rohrreaktor aus Quarzglas zur Verfiigung, der tiber
Heizpatronen auf Temperaturen von bis zu 700°C aufgeheizt werden kann. Um eine moglichst

gleichmifSige und reproduzierbare Durchstromung des Reaktors und der Proben zu
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gewahrleisten, werden die zu untersuchenden Proben mit Quarzsand verdiinnt. Nach Einbau
der Probe wird diese bei 300°C im Stickstoffstrom (50 mLn min!) ausgeheizt, um eventuell
vorhandene Wasserreste zu entfernen. Nach dem Abkiihlen der Probe auf die gewiinschte
Beladungstemperatur (siehe Tabelle 4.2) wird das entsprechende Sondenmolekiil fiir 1h tiber

die Probe geleitet.

Tabelle 4.2 Vorbehandlung und Messmethoden fiir NH3- und CO»-Desorptionsexperimente.
Katalysator/Trager Ausheizen Beladen Desorbieren
. . 90°C 3h
-1 o o 1
Rutheniumkatalysatoren 5 K min' auf 650°C  90°C, 1h (NHs) 5K min auf 650°C
Kuoferkatalvsatoren 3 K min auf 200°C, 90°C, 1h (NHs) 90°C 3h,
P y 2h halten 40°C, 1h (CO,) 5K min auf 700°C

Nachdem die Probe mit dem Sondenmolekiil beladen wurde, wird die Probe fiir mehrere
Stunden mit Stickstoff gespiilt, um physisorbierte Molekiile zu desorbieren. Nach diesem Schritt
wird die Temperatur unter einem konstanten Stickstoffstrom von 50 mLn min™! rampenférmig
auf 650 °C aufgeheizt, um die an den sauren bzw. basischen Zentren chemisorbierten Molekiile
zu desorbieren. Die Konzentration der Molekiile in der Gasphase wird wahrenddessen mittels
eines Gasphasen-IR-Spektrometers (Thermo Fisher Scientific, Nicolet Antaris IGS Analyzer)
aufgezeichnet. Die Gesamtzahl der sauren oder basischen Zentren wird durch die Integration

des Messsignals ermittelt.

Vs
nNH3,C02 = R 'T;,ger : foH3,COzdt (42)

4.2.2 Sorptionsmethoden
Stickstoff-Physisorption

Die Bestimmung der spezifischen Oberfldche der Katalysatoren und Trédger erfolgt mittels
Stickstoff-Physisorption (Quantachrome, Quadrasorb). Des Weiteren wird aus den Adsorptions-
bzw. Desorptionskurven ebenfalls die Verteilung und Mittelwerte der Porenradien bestimmt.
Vor der Messung werden die Proben fiir 12h bei 250°C unter Vakuum ausgeheizt, um
Wasserreste aus der Probe zu entfernen. Anschliefend werden die Proben in der Apparatur
evakuiert und nach dem Abkiihlen in fliissigem Stickstoff die Adsorptions- sowie

Desorptionsisothermen bestimmt.
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CO-Chemisorption

Die Dispersitdt der Ruthenium-Katalysatoren wurde mittels Puls-CO-Chemisorption in einer
Durchflussapparatur (TPD/R/O 1100, ThermoFisher Scientific) bestimmt. Hierzu wurde die
Probe analog zu den oben beschriebenen temperaturprogrammierten Methoden in den
Quarzreaktor eingebaut. Um eventuell vorhandene Oxide zu reduzieren, wird die Probe in
reinem Wasserstoff (30 mL min!) auf 200°C aufgeheizt und fiir 1 h bei dieser Temperatur
gehalten. Nach Abkiihlen des Reaktors auf 0°C wird am Eingang des Reaktors pulsweise
Kohlenmonoxid (Vprobenschieife = 472.9ul) in den Wasserstoffstrom dosiert. Der CO-
Stoffmengenanteil am Reaktorausgang wird mit Hilfe eines Wéarmeleitfahigkeitsdetektors
aufgezeichnet. Die Pulse werden einzeln integriert und die von der Probe aufgenommene
Menge CO aus der Bilanz gegeniiber den Pulsen am Ende der Messung ermittelt, bei denen
keine CO-Aufnahme mehr zu beobachten ist.

p-V )
Nco,puis = —Rsc'h;,elfe (4.3)

4.2.3 DRIFT-Spektroskopie

Zur Aufnahme von IR-Spektren der Trdger und Katalysatoren fand die Diffuse-Reflektions-
Infrarot-Fourier-Transformations-Spektroskopie (DRIFTS) Anwendung. Hierbei wird das IR-
Spektrum, anders als bei herkémmlichen Verfahren, nicht in Transmission, sondern in diffuser
Reflektion aufgenommen. Fiir die Messung kam ein IR-Spektrometer (Bruker Equinox 55) zum
Einsatz, das mit einer DRIFTS-Messzelle (Harrick DRP XXX, Praying Mantis System) ausgeriistet
war. Um Messungen unter inerten oder reaktiven Atmosphéren durchfiihren zu konnen,
befindet sich sowohl die Probe als auch die Referenz (meist KBr) in einer speziellen
Probenkammer, die mit IR-durchldssigen ZnSe-Fenstern ausgestattet ist. Mit Hilfe eines
Schrittmotors lasst sich ohne Ausbau des Probentellers die Messung entweder auf der Probe
oder der Referenz durchfiihren. Um die Wechselwirkung der Probe mit Sondenmolekiilen wie
Pyridin zu untersuchen, sind an die Apparatur zusatzlich Sattiger angeschlossen, mit denen der
Probenkammer die Sondenmolekiile dampfformig in Stickstoff zugefithrt werden konnen.
Abbildung 4.3 zeigt schematisch den Aufbau der Apparatur. Fiir weitere Informationen sei an

dieser Stelle auf die Literatur verwiesen.[1>4-15%]
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Abbildung 4.2 FlieBbild der DRIFTS-Apparatur.

Detektor IR-Quelle

Nz, Hz, CO2— = Pyridin in N2

Abbildung 4.3  Aufbau der DRIFTS-Messzelle.

4.2.4 Weitere Charakterisierungsmethoden

Pulverdiffraktometrie

Rontgenpulverdiffraktometrie wurde mit einem Pulverdiffraktometer Stadi-P der Firma, Stoe &
Cie GmbH Darmstadt (Mythen 1K-Detektor, Firma Dectris) in der Arbeitsgruppe von Prof. Dr.
Albert an der Technischen Universitat Darmstadt durchgefiihrt. Die Messungen erfolgten mit

CuKe-Strahlung (A = 1,5406 A).

Thermogravimetrie

Ausgewaihlte Katalysatorvorlaufer wurden mittels einer Thermo-Mikrowaage (Netzsch STA 449
C Jupiter) im Arbeitskreis von Prof. Dr.-Ing. Vogel vermessen. Die Probe wurde hierbei in einen
Korundtiegel eingewogen und unter einer kiinstlichen Luftatmosphédre (20 Vol-% O,
80 Vol-% N2) mit einer Temperaturrampe von 10 K/min auf 900 °C aufgeheizt, wahrend die
relative Gewichtsabnahme aufgezeichnet wird. Von dieser Messung wird eine zuvor
aufgenommene Referenzmessung abgezogen, um temperaturbezogene Effekte aus der Messung

zu entfernen.
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4.3 Apparaturen und Versuchsdurchfiihrung

Fiir die Durchfithrung der Katalyse-Experimente wurden drei verschiedene Reaktorsysteme
eingesetzt. Fiir ein schnelles Screening von Katalysatoren oder Reaktionsbedingungen wurde
ein 5-fach parallelisiertes Multibatchreaktorsystem (Eigenbau, Arbeitskreis Prof. Claus)
eingesetzt. Das grof3ere Batch-Reaktorsystem (Parr Instruments) weist einen deutlich starkeren
Riihrantrieb auf und verfiigt zudem iiber die Moglichkeit, das Edukt iiber einen Tank
nachtréaglich zuzugeben. Mit Hilfe eines Rieselbettreaktors (VINCI Technologies) wird der

kontinuierliche Reaktionsbetrieb im Labormalf3stab ndher untersucht.
4.3.1 Multibatch-Reaktor

Das Multibatch-Reaktorsystem besteht aus 5 parallel betriebenen Reaktoren aus Edelstahl mit
einem Volumen von jeweils 30mL. Die Reaktoren konnen wahlweise mit Argon oder
Wasserstoff beaufschlagt werden, wobei der Druck jedes einzelnen Reaktors getrennt
iiberwacht werden kann. Die Reaktionslosung wird mittels Magnetriihrern geriihrt. Die
Reaktoren stehen in Aluminiumblécken, die unabhingig voneinander temperiert werden.

Abbildung 4.4 zeigt das Fliel3bild der Multibatch-Apparatur.
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Abbildung 4.4  FlieBbild der Multibatch-Apparatur.

Allgemeiner Versuchsablauf

Zu Beginn des Versuchs wird der Katalysator zusammen mit dem Edukt, internen Standard
sowie dem Losungsmittel in den Reaktor gegeben und dieser anschlielend verschlossen. Die

Gasphase des Reaktors wird durch einmaliges Spiilen mit Argon zuerst inertisiert, bevor der
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Reaktor drei Mal mit ca. 30 bar Wasserstoff gespiilt wird. Der Druck des Reaktors wird auf 5 bis
10 bar gesenkt und verschlossen, bevor dieser auf die Reaktionstemperatur aufgeheizt wird.
Nach Erreichen der Reaktionstemperatur wird der Druck auf den gewiinschten Wert erh6ht und
der Reaktor wieder verschlossen. Nach dem Ende der Reaktionszeit wird der Reaktor durch
Abkiihlen in einem Wasserbad moglichst schnell abgekiihlt, um eine weitere Reaktion zu
verhindern. Nach dem Ablassen der Gasphase aus dem Reaktor wird eine Probe der

Fliissigphase entnommen.
4.3.2 Batch-Reaktor

Das Batchreaktorsystem ist mit 300mL deutlich grof3er als das Multibatch-Reaktorsystem und
verfiigt durch einen magnetisch gekoppelten Riihrer {iber eine deutlich hohere Riihrleistung.
Uber einen Tank lisst sich bei Erreichen der Reaktionstemperatur das Edukt mit Druck in den
Reaktor geben und die Reaktion so zu einem definierten Zeitpunkt starten. Uber eine
Steigleitung mit Filter lassen sich wihrend der Reaktion Proben zu beliebigen Zeitpunkten
wihlen ohne den Katalysator aus dem System zu entfernen. Der Druck wird wéhrend der
Reaktion mit Hilfe eines Druckminderers konstant gehalten, wobei der Wasserstoffverbrauch
iiber den Druckabfall in einer Vorratsbiirette verfolgt werden kann. Abbildung 4.5 zeigt das

Flief3bild der Batch-Apparatur.

O D b

Abbildung 4.5  FlieBbild der Batch-Apparatur. Rauten: (1) Wasserstoff-Gastank, (2) Flissigkeitstank zur
Dosierung des Edukts, (3) Batch-Reaktor, (4) Filterkerze am Steigrohr zur Probennahme,
(5) Probennahme.
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Allgemeiner Versuchsablauf

Zu Beginn des Versuchs wird der Katalysator zusammen mit dem Losungsmittel in dem Reaktor
vorgelegt. Das mit Standard (1,2-Propandiol) vermischte Edukt wird entweder ebenfalls direkt
mit in den Reaktor gegeben oder in dem angeschlossenen Tank fiir das spatere Eindosieren
vorgelegt. Nachdem der Reaktor verschlossen wurde, wird dieser 3 Mal mit jeweils 30 bar
Wasserstoff gespiilt, um die Luft aus dem System zu verdrdangen. Nach dem letzten Spiilgang
wird der Reaktor mit etwa 5-10 bar Wasserstoff beaufschlagt und zum Aufheizen verschlossen.
Zum Reaktionsstart wird der Druck des Reaktors entweder iiber die Probennahmeleitung oder
iiber den Dosiertank auf den Sollwert erhoht, wobei im letzteren Fall das Edukt schlagartig
zudosiert wird. Um das Absinken der Temperatur durch das Eindosieren auszugleichen, wird
die Reaktortemperatur vor dem Eindosieren etwas erhoht. Wahrend dem Versuch werden in

regelméalligen Abstinden Proben iiber die Probennahmeleitung genommen.

4.3.3 Rieselbettreaktor

Der Rieselbettreaktor ist ein Laborsystem der Firma VINCI Technologies. Der Reaktor hat einen
Innendurchmesser von 16 mm und eine Lidnge von 38cm mit einem Gesamtvolumen von ca.
70 mL. Uber zwei MFCs (Brooks) kann wahlweise Argon oder Wasserstoff dem Reaktor
zugefiihrt werden. Die Fliissigkeitsversorgung erfolgt iiber eine HPLC-Pumpe (Knauer 1100),
die iiber einen 10L Edelstahltank mit Eduktlosung versorgt wird. Der Edukttank kann mit Argon
gespiilt und beaufschlagt werden, um die Athmosphidre im Tank zu inertisieren. Die
Reaktionslosung wird mit Hilfe eines Kiihlers am Reaktorausgang abgekiihlt, bevor das Gas-
/Fliissigkeitsgemisch in den Phasenseparator geleitet wird. Uber einen Differenzdrucksensor
wird der Fiillstand des Separators erfasst und iiber ein Flussregelventil auf einem konstanten
Niveau gehalten. Die Druckregelung erfolgt ebenfalls iiber ein Flussregelventil im
Gasphasenbereich des Phasenseparators. Uber ein online-Probennahmesystem (HPLIS, SRA
Instruments), das an einen Gaschromatographen (Agilent 6890N) angeschlossen ist, konnen
automatisch Proben aus dem Fliissigkeitsbereich des Systems genommen und analysiert
werden. Die Produktlosung wird nach dem Entspannen auf Umgebungsdruck einem 10L
Edelstahltank zugefiihrt. Sowohl Edukt- als auch Produkttank werden wéhrend des Versuchs

iiber eine Waage iiberwacht. Abbildung 4.6 zeigt das Flie3bild des Rieselbettreaktors.
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Abbildung 4.6 FlieBbild der Rieselbett-Apparatur.

Allgemeiner Versuchsablauf

Zu Beginn des Versuchs wird der Reaktor mit Katalysator befiillt, der mit Hilfe von Stahlkugeln
(Durchmesser: 2mm) als Inertmaterial in der Mitte des Reaktors fixiert wird. Die Stahlkugeln
sollen zum einen eine moglichst gleichméllige Verteilung der Fliissigkeit gewéahrleisten, zum
anderen weisen diese gleichzeitig einen geringen Hold-Up und somit kurze Verweilzeit auf, was
Nebenreaktionen verringert. Vor der Reaktion wird der Katalysator entweder insitu unter
Wasserstoff (300 °C, 1 h, 10 In/h) aufgeheizt, um moglicherweise gebildetes Rutheniumoxid zu
reduzieren. Nachdem der Reaktor abgekiihlt ist, wird dieser mit vollentsalztem Wasser fiir
einige Stunden gespiilt, um Katalysatorabrieb aus dem Reaktorsystem zu entfernen und den
Katalysator zu benetzen. Anschliel3end wird das vollentsalzte Wasser durch Eduktlosung ersetzt
und der Reaktor fiir mindestens 12 Stunden stationér einlaufen gelassen, um eine moglichst
gleichmillige Benetzung des Katalysators zu gewéhrleisten. Alternativ zur insitu Reduktion des
Katalysators wird dieser in einigen Experimenten nach dem Einbau in den Reaktor mit
Eduktlosung fiir 1 h befillt, um den Katalysator vollstdndig damit zu benetzen. Auch hieran
schlief3t sich eine 12-stiindige Einlaufphase an, um einen stationdren Betrieb zu gewahrleisten.
Nach dieser Einlaufphase wird mit der Variation der Reaktionsbedingungen begonnen. Bei
einem Wechsel der Reaktionsbedingungen wird nach Erreichen stationdrer Bedingungen eine

weitere halbe Stunde vor der Probennahme gewartet. Um die FEinstellung stationarer
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Bedingungen zu kontrollieren, wird im Abstand von mindestens einer Viertelstunde eine
weitere Probe entnommen. Wéahrend des gesamten Versuchs wird mehrere Male ein
Referenzpunkt angefahren, um mégliche Anderungen der Benetzung oder eine Desaktivierung

des Katalysators erkennen zu konnen.

4.4 Analytik
441 GC/GC-MS

Die quantitative Analyse der offline-Proben der Reaktionslosungen erfolgt per
Gaschromatograph, der mit einem FI-Detektor (GC-FID, Shimadzu GC-2010 Plus) ausgeriistet
ist. Fiir die online-Analyse am Rieselbettreaktor stand ebenfalls ein Gaschromatograph (Agilent
6890N) mit einem Stempeldosiersystem (HPLIS, SRA Instruments) zur Verfiigung. Die
Zuordnung der Substanzen erfolgt {iber eine GC-MS-Kopplung (GC-MS, Shimadzu
GCMS-QP2010SE), wobei eine angeschlossene NIST-Datenbank fiir die Identifikation genutzt
wurde. Die quantitative Analyse der Reaktionslosung erfolgt in der Regel in Bezug auf einen
internen Standard (1,2-Propandiol), der der Eduktlosung vor dem Versuch in bekannter
Konzentration zugesetzt wurde. Die Einstellungen, die fiir die Analysen in der GC-FID bzw. GC-

MS genutzt wurden, sind im Anhang angegeben.

Die Flachen sowie Retentionszeiten der GC-Signale im Chromatogramm wurden automatisch
mit der Software GCSolution erfasst und integriert. Die zur Berechnung von Konzentration,
Umsatz sowie Selektivitit genutzten Formeln sind im Folgenden angegeben, wobei das

Subskript i stellvertretend fiir die analysierten Substanzen steht.

_ A KF @)
T Agg KPS '
Csta = M; Vs (4.5)
X=1— CEdukt (4.6)
Co,Edukt '
Ci
S = (4.7)

Co,edukt — CEdukt

A: Flache des GC-Signals, KF: Kalibrierfaktor, c: Konzentration, V: Volumen, m: Masse, M: molare Masse

Kalibrierfaktoren von Nebenprodukten, die nur in geringen Mengen auftreten oder nicht in der
notigen Reinheit zur Verfiigung standen, wurden mit dem Konzept der -effektiven
Kohlenstoffzahl (engl.: effective carbon number, kurz: ECN) abgeschétzt. 1561571 Die ECN ergibt

sich aus der Summe von FEinzelbeitrdgen (siehe Tabelle 4.3) der Kohlenstoff- und
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Sauerstoffatome in den Verbindungen, wobei deren chemische Umgebung miteinbezogen wird.

(1571 Gleichung (4.8) ergibt einen relativen Kalibrierfaktor der Substanz i in Bezug auf eine

Substanz j, die der abzuschidtzenden Substanz strukturell &hnlich sein sollte, um die

Abweichungen (typischerweise bis zu 25% 1°%)) moglichst gering zu halten.

Tabelle 4.3

Gewichtungsfaktoren der ECN-Methode zur Abschatzung der Kalibrierfaktoren.

Atom Umgebung Faktor
C Aliphat 1
C Aromat 1
C Olefin 0.95
C Carbonyl 0
0} Ether -1
o Primarer Alkohol -0.5
0 Sekundarer Alkohol -0.75
ECN; = Z(Anzahl Atom X in Molekiil i)
< (4.8)
- (Gewichtungsfaktor Atom X)
KF; = ECN, KF (4.9)
"TECN; Y '

4.4.2 ATR-IR-Spektroskopie

Die Abgeschwichte-Totalreflektions-Infrarot-Spektrosopie (ATR-IR-Spektroskopie) eignet sich

zur schnellen Analyse der Reaktionslosung direkt im Reaktor, insbesondere bei wéssrigen

Losungen. IR-Signale, die in Transmission gemessen werden, haben wegen der starken

Absorption von Wasser selbst bei sehr diinnen Fliissigkeitsschichten eine zu geringe Intensitét.

Bei der ATR-Spektroskopie wird die Abschwéchung der evaneszenten Wellen der IR-Strahlung

an der Grenzflache zwischen einem ATR-Kristall und dem Medium genutzt (siehe Abbildung

4.7). Da die Eindringtiefe der evaneszenten Wellen nur sehr gering ist (ca. 5 um), ist das Signal

in diesem Fall noch ausreichend intensiv, um Spektren aufzeichnen zu konnen. Das verwendete

Spektrometer (icIR 40m, Mettler Toledo) verfiigt iiber eine druck- und temperaturbestdndige

Messsonde (60 bar, 170 °C), an deren Spitze ein fasergekoppelter Diamant sitzt. Die Sonde lief3

sich, wie in Abbildung 4.7 gezeigt, an einen Batchreaktor anschliel3en.

Abbildung 4.7

Medium

IR-Quelle ATR-Diamant MCT-Detektor

Schematischer Aufbau der ATR-Sonde im Batchreaktor (links) und schematische Funktionsweise
des ATR-Diamanten (rechts).

48



Vor Beginn der Messung werden jeweils Referenzmessungen an Luft und in reinem Wasser
durchgefiihrt, um diese als Hintergrund von den spiteren Messungen abziehen zu kénnen. Die
Aufnahme und Auswertung der Spektren erfolgt in der mitgelieferten Software. Abbildung 4.8

zeigt die ATR-IR-Spektren der in Wasser gelosten Hauptkomponenten.

—— Furfurylalkohol
—— Tetrahydrofurfurylalkohol
—— 1,2-Pentandiol

1
Absorption / a.u.

2500 2000 1500 1000
Wellenzahl / cm™

Absorption / a.u.
1

T T T
1500 1000

Wellenzahl / cm™

IR-Spektren von Furfurylalkohol, Tetrahydrofurfurylalkohol und 1,2-Pentandiol in Wasser (je 20g
in 100 mL).
Abbildung 4.9 zeigt exemplarisch den zeitlichen Verlauf der Rohspektren wéhrend einer

Abbildung 4.8

Reaktion sowie nach Abzug des Spektrums von reinem Wasser. Nach Abzug des Spektrums von
reinem Wasser sind die Schwindungsbanden der Kohlenwasserstoffe deutlich zu erkennen. Die
Reaktion lasst sich optisch gut anhand der Abnahme der Furfurylalkoholbande bei 1000 ¢cm!

und der Zunahme der Tetrahydrofurfurylalkohol-Bande bei 1040 cm™ erkennen.
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3 s /AR
S S
(72} [%2]
< 2 rrTTrTrT 7177170
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Abbildung 4.9 Zeitlicher Verlauf der ATR-Spektren in einem Versuch. Links dargestellt sind die Rohspektren,

rechts gezeigt sind die Differenzspektren nach Abzug des IR-Spektrums von Wasser.

49




4.4.3 Gasphasen-IR-Spektroskopie

Zur Analyse von Produkten in der Gasphase des Batch-Reaktors wurden diese in einem
gasdichten Ballon aufgefangen und anschlief3end in einem IR-Spektrometer (Thermo Fisher
Scientific, Nicolet Antaris IGS Analyzer) analysiert. Vor Beginn der Messungen wird ein
aktuelles Hintergrundspektrum mit Stickstoff aufgenommen. Die Messkammer wird permanent
auf 140 °C temperiert, um Ablagerungen zu verhindern. Die quantitative Analyse erfolgt mit
Hilfe der Spektrometer-Software, wobei fiir die jeweilige Komponente einzelne
charakteristische Banden so aus der Rotationsfeinstruktur ausgewahlt werden, dass diese nicht
mit anderen Komponenten {iberlagern. Im Fall von Methan wund hoheren
Kohlenwasserstoffverbindungen iiberlagern jedoch die C-H-Schwingungen zu stark, so dass hier

nicht eindeutig zwischen den hoheren Kohlenwasserstoffen unterschieden werden kann.

4.5 Reaktionstechnische Charakterisierung des Rieselbettreaktors

4.5.1 Bestimmung der Verweilzeitverteilung und des Holdups

Die Verweilzeitverteilung wurde experimentell mittels einer Tracer-Puls-Markierung bestimmt.
Sowohl dynamischer als auch statischer Holdup werden ebenfalls mit dieser Apparatur

bestimmt, deren experimenteller Aufbau in Abbildung 4.10 gezeigt ist.

oy

DE— ||

Tracer-
Lésung

®

Abbildung 4.10  Schematischer Aufbau der Apparatur zur Bestimmung der Verweilzeitverteilung mittels Tracer-
Pulsen sowie der gravimetrischen Bestimmung des Holdups.
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Verweilzeitverteilung

Als Tracer kam hierbei Tetrahydrofurfurylalkohol zum FEinsatz, da dieser strukturell
Furfurylalkohol sehr dhnlich ist, allerdings im Gegensatz zu diesem keine Toxizitdt aufweist.
Die Probenschleife eines Sechs-Wege-Ventils wurde hierzu mit der Tracerlésung (5 Gew.-%
THFA in Wasser) gefiillt, wobei darauf geachtet wurde, dass sich vor und nach der Tracerlosung
eine kleine Luftblase befindet, die im Folgenden eine Riickvermischung in den Zuleitungen des
Reaktors verhindert und so eine rechteckformige Pulsform gewahrleistet wird. Am
Reaktorausgang wird die Fliissigkeit in regelméfRigen Abstdnden (typischerweise 15-60
Sekunden) gesammelt und die Tracer-Konzentration per GC-Analyse bestimmt. Als interner
Standard war sowohl der Tracer-Losung als auch Wasser 1 Gew.-% 1,2-Propandiol als interner

Standard beigemischt.

Gravimetrische Holdup-Bestimmung

Vor dem Versuch wurden die zu testenden Fiillkorper in den Reaktor gefiillt und das Gewicht
bestimmt, woraus sich aus mit dem Volumen des Reaktors die Schiittdichte des Fiillkérpers im

Reaktor errechnet.

_ Mschiittung

Pschiittung = (4.1 O)

VSchﬁttung

Im Falle von porosen Formkorpern wurden diese in Wasser getrénkt bis keine Gasblasen mehr
aufsteigen. Anschlielend wurden diese in Wasser in den Reaktor {iberfithrt, um eine
regelméallige Packung zu gewdhrleisten. Nach dem erneuten vollstindigen Fluten wird der
Gasstrom eingeschaltet und das Schiittbett leerlaufen gelassen. Aus der Differenz zur Einwaage

der trockenen Formkorper ergibt sich der statische Holdup.

V- ,
Statisch
statisch — % (4.11)
Schiittung
VStatisch = (mSchiittung,nass - mSchiittung,trocken) * Pwasser (4-1 2)

Im Falle von porosen Formkorpern wird das per Quecksilber-Porosimetrie bestimmte
Porenvolumen von dem gravimetrisch bestimmten Fliissigkeitsvolumen abgezogen. Dabei wird

angenommen, dass das gesamte Porenvolumen mit Wasser gefiillt ist.
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_ Vstatisch = Vporen
ﬁstatisch - % (4-1 3)
Schiittung

Der Volumenstrom der Fliissigkeit wird schrittweise von 0 bis 10 mL min erh6ht und jeweils
eine halbe Stunde auf diesem Wert belassen. Nachdem 10 mL min! erreicht wurden, wird der
Volumenstrom wieder schrittweise verkleinert, um eine mogliche Hysterese des Holdups zu
untersuchen. Zwischen den Volumenstromvariationen wird der Reaktor zwei Stunden lang nur
mit einem Gasstrom versorgt, um eine Referenz bei vollstandig entleerter Schiittung zu erhalten
und so eventuelle Drifts der Waage zu kompensieren. Der dynamische Holdup wird aus der

Differenz unter Fliissigkeitsfluss zu der Referenz bei vollstdandig entleerter Schiittung bestimmt.

V4 i

_ Ydynamisch

.denamisch - V. (4.14)
Schiittung

denamisch = (mnass - mnass,V=0) * Pwasser (4-1 5)
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5 Ergebnisse und Diskussion

5.1 Umsetzung von Furfurylalkohol an Kupfer-Katalysatoren

Kupferkatalysatoren stellen vielversprechende Katalysatoren fiir die Umsetzung von
Furfurylalkohol dar, um hohe Diol-Selektivititen erreichen zu kénnen. Wie in Kapitel 2.2.3
bereits gezeigt, enthalten die bislang eingesetzten Kupferkatalysatoren problematische
Promotoren oder Modifikatoren wie beispielsweise Chrom. In ersten Arbeiten von Chen et al.!>"
21 gzeigte sich jedoch, dass sich mit reinem Kupfer auf bestimmten Metalloxiden gute
Selektivitdten zu 1,2- und 1,5-Pentandiol erreichen lassen. Die Autoren fithren die hohen
Selektivitdten unter anderem auf die Wechselwirkung des Furfurylalkohols mit sauren oder
basischen Funktionalitdten des oxidischen Trégers zuriick. Im Folgenden wird der Einfluss der
Reaktionsbedingungen und im Besonderen der Eigenschaften des Trégers in Hinblick auf die

Steigerung der 1,2- und 1,5-Pentandiol-Selektivitdt ndher untersucht.

5.1.1 Einfluss des Losungsmittels

Die Umsetzung von Furfurylalkohol in wéssriger Losung ist bei der Verwendung von Kupfer-
Katalysatoren problematisch. So stellt zum einen die Stabilitdt der Katalysatoren in Wasser ein
Problem dar, was eine spezielle Stabilisierung der Katalysatoren beispielsweise durch den
Einsatz von Gallium erfordern wiirde.!’*8 Zum anderen fiihrt die vergleichsweise geringe
Aktivitdit der Katalysatoren dazu, dass Nebenreaktionen begiinstigt werden. Diese
Nebenreaktionen sind meist sauer katalysiert und treten daher durch die Autoprotolyse des
Wassers besonders bei hoheren Temperaturen auf. Zwar lassen sich durch Zugabe von Basen
wie Natriumcarbonat diese Reaktionen stark unterdriicken, die Salze miissen allerdings in der

spateren Aufarbeitung abgetrennt werden.

In der Literatur findet derzeit meist Ethanol als Losungsmittel Anwendung.!®52) Ethanol wird
als Losungsmittel zwar prinzipiell positiv im Hinblick auf einen nachhaltigen Prozess
bewertet, 15190 jedoch erfordert dieser Alkohol aufgrund von Steuern den Einsatz von
Vergéllungsmitteln."'> Bei der Auswahl eines geeigneten Losungsmittels, im Besonderen im
Hinblick auf nachhaltige Prozesse, spielen eine Reihe von Aspekten wie Sicherheit (Ziindpunkt,
Dissoziationsenergie sowie Risiko der Peroxid-Bildung), Toxizitdt, Umweltvertréglichkeit,
verfiigbarer Qualitét, industrielle oder prozesstechnische Rahmenbedingungen (Siedepunkt,
Gefrierpunkt, Dichte, Wiederverwendbarkeit) sowie Kosten eine Rolle. Abbildung 5.1 zeigt die
Umsétze und Selektivitdten eines auf einem Magnesium-Aluminium-Mischoxid getrégerten

Kupfer-Katalysators in verschiedenen Losungsmitteln.
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Abbildung 5.1 Vergleich verschiedener Losungsmittel (0.51 mol L' FA) in Bezug auf Umsatz und Selektivitat.
Reaktionsbedingungen: Multibatch-Reaktor, 80 bar Hz, 200 mg 10Cu/Mg3AlQ45, 170 °C.

In der Reihe der unverzweigten Alkohole steigt der Umsatz mit steigender Kettenldnge, was
unter anderem auf eine hohere Wasserstoffloslichkeit zuriickgefithrt werden kann.!**! Die
Selektivitdt zu 1,2-Pentandiol ist in den getesteten Losungsmitteln sehr dhnlich, sinkt jedoch
tendenziell mit steigender Kettenldnge. Fiir 1,5-Pentandiol werden mit steigender Kettenlédnge
des Losungsmittels ebenfalls sinkende Selektivitidten beobachtet, sodass der Einsatz langkettiger
Alkohole in dieser Hinsicht negativ ist. Bei Verwendung von Tetrahydrofurfurylalkohol zeigt
sich ein deutlich geringerer Umsatz im Vergleich zu den hier getesteten Alkoholen, was bei der
geringen Aktivitdt der Kupferkatalysatoren zu niedrigen Raum-Zeit-Ausbeuten fithren wiirde.
2-Propanol zeigt unter den getesteten Alkoholen eine hohe Selektivitdt zu den gewiinschten
Pentandiolen, die, wie im S-X-Diagramm, das in Abbildung 5.2 gezeigt ist, auch iiber einen
weiten Umsatzbereich konstant sind. Zu Beginn sinkt die 1,2-Pentandiol-Selekvitédt zwar leicht

bei steigendem Umsatz, was jedoch bei Umsatzen grofer 50% nur noch gering auftritt.

2-Propanol wird auch im Hinblick auf eine nachhaltige Chemie positiv!!*®! bewertet, weshalb

dieses als Losungsmittel fiir die weiteren Experimente ausgewahlt wurde.
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Abbildung 5.2 Auftragung der Selektivitdten gegen den Umsatz bei Einsatz von Isoproanol als Losungsmittel.
Reaktionsbedingungen: Batch, 0.51 mol L' FA in 2-Propanol, 80bar Hz, 170°C, 1,3 g
10Cu/Mg3AlOs4s.

5.1.2 Einfluss der Katalysator-Zusammensetzung

Neben der Aktivkomponente kann auch das Tragermaterial eines Katalysators einen grof3en
Einfluss auf dessen Leistung haben. In ersten Arbeiten von Chen et al.’®>2! wird, wie bereits
eingangs beschrieben, beim Einsatz von Kupferkatalysatoren fiir die Hydrogenolyse von
Furfurylalkohol eine Wechselwirkung der Hydroxygruppe mit dem Tragermaterial vermutet.
Die Wechselwirkung erfolgt gema dem postulierten Mechanismus mit sauren oder basischen
Zentren an der Grenze zwischen Kupfer und dem oxidischen Tréager, weshalb folglich vor allem
die basischen oder sauren Zentren des Tréagers groRen Einfluss auf die Reaktion nehmen sollten.
Um diesen Effekt ndher zu untersuchen, wurden Kupferkatalysatoren auf verschiedenen
Metalloxiden prapariert und mittels NHs- und CO2-TPD beziiglich ihrer sauren und basischen
Eigenschaften charakterisiert. Tabelle 5.1 gibt eine Ubersicht iiber die priparierten
Katalysatoren und deren Charakterisierungsergebnisse. In Abbildung 5.3 bzw. Abbildung 5.4

ist die temperaturabhingige CO-.- bzw. NHs-Desorption der Katalysatoren dargestellt.
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Tabelle 5.1 Ergebnisse der CO2/NH3-TPD sowie N2-Physisorptions Untersuchungen der Kupferkatalysatoren
unter Variation der Katalysatorzusammensetzung.
Katalysator nCOz / umol g* nNHs / pmol g4 Aser / m? g Vporen / cm3 g
10Cu/LiAlO> 751.5 36.3 197 0.43
10Cu/Mgs3AlO4 5 450.9 31.5 177 0.41
10Cu/MgO 427.0 19.5 100 0.26
10Cu/ZnAl;04 215.3 122.1 171 0.20
10Cu/Al203 109.0 192.2 314 0.67
—— 10CU/ALO,
—— 10Cu/ZnAl,O,
. —— 10CU/LIAlO,
—— 10Cu/Mg;AIO, ¢
- 10Cu/MgO

CO,/au

0 100 200 300 400 500 600 700
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Abbildung 5.3  Temperaturabhangige Desorption von CO2 an Kupferkatalysatoren mit unterschiedlicher
Zusammensetzung.
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Abbildung 5.4  Temperaturabhangige Desorption von NHs an Kupferkatalysatoren mit unterschiedlicher
Zusammensetzung.
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An den préparierten Katalysatoren adsorbieren deutlich unterschiedliche Mengen an CO» und
NHs. Die als Referenz fiir saure bzw. basische Triger auf reinem Magnesiumoxid bzw.
Aluminiumoxid préparierten Katalysatoren zeigen ebenfalls entsprechende Trends in den
adsorbierten Mengen der Sondenmolekiile. Anhand der Desorptionstemperatur von CO» und
NH3 lassen sich zudem unterschiedlich starke saure bzw. basische Zentren unterscheiden. Fiir
adsorbiertes CO; lassen sich nach Cosimo et al.[**2! hierbei prinzipiell drei unterschiedlich stark
gebundene Adsorbate differenzieren, die im Fall von 10Cu/LiAlO, am deutlichsten zu erkennen
sind. Dieser Katalysator hat erwartungsgemal$ auch die hochste Basizitdt sowohl beziiglich der
Menge der adsorbierten Molekiile als auch der Stérke der basischen Zentren. 10Cu/ZnAl>,04
zeigt ebenfalls drei Signale, allerdings setzt die Desorption der am stiarksten gebundenen COa-
Molekiile schon bei Temperaturen um 450°C also 100K niedriger ein, sodass von einer
geringeren Basenstdrke ausgegangen werden kann. 10Cu/MgsAlO4s zeigt Signale zwischen
diesen beiden Mischoxiden, wobei die Desorption im oberen Temperaturbereich {iber einen
weiten Bereich verteilt ist. Die Desorption von schwachgebundenem CO. ist bei allen
Katalysatoren gleichermallen zu finden. Der auf reinem Aluminiumoxid getrigerte
Kupferkatalysator weist aul3er der Desorption dieser schwachgebundenen CO.-Molekiile keine
weiteren Signale auf, sodass hier von einer sehr schwachen Basizitdt ausgegangen werden kann.

Die Basizitédt der Katalysatoren lésst sich auf Basis dieser Messungen folgendermaf3en ordnen:
10Cu/LiAlO; > 10Cu/Mg3AlO45 > 10Cu/MgO > 10Cu/ZnAl>O4 > 10Cu/Al;03

Die Untersuchung der sauren Zentren mittels NHs-Desorption zeigt einen gegenlaufigen Trend,
sodass hier reines Aluminumoxid die hochste Aziditdt aufweist. Die adsorbierte Menge an NH3
ist fiir die Katalysatoren 10Cu/LiAlO2 und 10Cu/Mg3AlO4 s zwar anndhernd gleich, jedoch zeigt
sich in Abbildung 5.4, dass die Desorption bei 10Cu/MgsAlO4.5, dhnlich der CO,-TPD, sich {iber
einen weiten Temperaturbereich erstreckt. Wie zu erwarten, zeigt der Magnesiumoxid-
Katalysator die geringste Menge an adsorbiertem Ammoniak und ist als rein basischer Tréager

einzustufen.

Bei den Katalysatoren zeigt sich, dass im Vergleich zu den sauren die basischen Eigenschaften
der Trager deutlich ausgeprégter sind, was im Hinblick auf die Vermeidung sauerkatalysierter
Nebenreaktionen vorteilhaft ist. Abbildung 5.5 zeigt die Umsédtze sowie Selektivitdten bei

Einsatz dieser Katalysatoren in der Hydrogenolyse von Furfurylalkohol.
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Abbildung 5.5  Einfluss unterschiedlicher Tragermaterialien mit einer Beladung von 10 Ma.-% Kupfer auf Umsatz
und Selektivitat bei der Hydrogenolyse von Furfurylalkohol. Reaktionsbedingungen:
0.51 mol L' FA in Isopropanol, 80 bar Hz, 170°C, 1g Kat, 20 h.
Der hochste Umsatz wird in diesem Vergleich mit Kupfer auf reinem Aluminiumoxid erzielt,
jedoch zeigt dieser Katalysator gleichzeitig die niedrigste Selektivitiat zu den Zielprodukten. Im
direkten Vergleich mit Magnesiumoxid als basischem Trager féllt vor allem die hohere
1,5-Pentandiol-Selektivitat auf. Die Kupfer-Mischoxid-Katalysatoren zeigen ebenfalls den Trend
von hoheren Pentandiol-Selektivitédten fiir steigende Basizitiat des Tragermaterials. Die hochsten
Selektivitdten werden hierbei von MgsAlO4s und LiAlO, erreicht, weshalb fiir diese beiden
Tragermaterialien zusatzlich der Einfluss der Kupferbeladung ndher untersucht wurde. Um die
Aktivitdatsunterschiede dieser Katalysatoren auch beziiglich des Kupfergehalts und der freien

Kupferoberfldache beurteilen zu kénnen, wurden diese mittels ICP-OES sowie Tieftemperatur-

TPO charakterisiert. Die FErgebnisse dieser Charakterisierung sind in Tabelle 5.2

zusammengefasst.
Tabelle 5.2 Ergebnisse der Bestimmung des Kupfergehalts und -oberflache der Kupferkatalysatoren unter
Variation der Kupfermenge.
1 2 - 2
Katalysator Weu EOLL / Weu IST' / Ma.-% f\c"/ m* grat' Acu /1 m Dispersitat / %
Ma.-% JKat

10Cu/LiAlO2 9.1 7.5 5.7 78.1 12.1
20Cu/LiAlO> 16.7 13.9 17.9 133.5 20.7
10Cu/Mgs3AlQO45 9.1 7.1 6.9 98.4 14.6
20Cu/Mgs3AlQO45 16.7 13.4 12.0 92.8 14.4

Anmerkungen: 'ICP-OES, Massenanteil bezogen auf den Katalysator 2Oberfléche aus Tieftemperatur-TPO mit anschlieBender TPR

58



Die Messungen zeigen, dass ein geringerer Kupferanteil als theoretisch erwartet gefunden wird,
was moglicherweise durch eine unvollstindige Fallung der Kupfersalze oder einen erhohten
Wassergehalt des hygroskopischen Kupfernitrates bei der Einwaage verursacht werden konnte.
Die Dispersitédt der Katalysatoren ist mit Ausnahme des hoher beladenen Kupfer-Aluminum-
Lithiumoxid-Katalysators sehr &hnlich. Zudem wurden auch bei diesen Katalysatoren die
Oberflachen sowie die Anzahl basischer Zentren mittels CO,-TPD bestimmt. Die Oberflachen
der Katalysatoren sind in einer vergleichbaren Gré3e. Jedoch unterscheidet sich vor allem die
adsorbierte Menge von CO.. Bei einer hoheren Beladung sinkt diese im Falle der Magnesium-
Aluminiumoxid-Trager deutlich stdrker im Vergleich zu den Lithium-Aluminiumoxid

getrdgerten Varianten.

Tabelle 5.3 Ergebnisse der CO2/NH3-TPD sowie N2-Physisorptions Untersuchungen der Kupferkatalysatoren
unter Variation der Kupfermenge.
Katalysator 7:’:'2::)?;)1 /A::ITZ g 7':;:; (;JH)
10Cu/LiAlO> 751.5 197.1 0.43
20Cu/LiAlO> 648.8 179.9 0.35
5Cu/Mgs3AlOs5 - 109.6 0.22
10Cu/Mgs3AlO45 450.9 176.7 0.41
20Cu/Mgs3AlO45  183.9 180.5 0.28
Tabelle 5.4 Selektivitaten und Umsatz der Kupferkatalysatoren unter Variation der Kupfermenge.
Katalysator mc/9g X/% Stiea/ %  Si2ped/ %  Sispen [/ % ::x::;ﬂ;; /51%““"0'
5Cu/Mgs3AlOa.s 0.05 66 7 38 21 15 14
10Cu/Mg3AlO4s 0.1 70 7 35 24 13 16
20Cu/Mg3AlO4;s 0.2 98 6 38 19 16 17
10Cu/LiAlO2 0.1 85 5 38 21 10 14
20Cu/LiAlO2 0.2 90 11 41 20 9 13
5Cu/Mgs3AlOa.s 0.1 80 6 38 21 13 14
10Cu/Mg3AlO4s 0.1 70 7 35 24 13 16
20Cu/Mg3AlO4s 0.1 67 7 33 19 11 14

Reaktionsbedingungen: 80 bar Hz, 0.51 mol L'FA in Isopropanol, 170°C, 20 h.

Die in Tabelle 5.4 angegeben Selektivitdten zeigen, dass nur eine schwache Abhéngigkeit der
Selektivitdit von der Kupferbeladung gefunden wird. Den deutlichsten Effekt mit
5 Prozentpunkten zeigt die Selektivitdt zu 1,5-Pentandiol bei Einsatz des auf dem Magnesium-
Aluminum-Mischoxid getrdgerten Kupferkatalysators, was auch hier wieder mit der geringeren
Anzahl basischer Zentren korreliert. So scheint die Anzahl basischer Zentren sich vor allem auf
die Bildung von 1,5-Pentandiol auszuwirken, wiahrend die Bildung von 1,2-Pentandiol nur

wenig beeinflusst wird.
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5.1.3 Einfluss von Zusatzstoffen

Wie bereits in den Kapiteln zuvor erwéhnt, hidngt die erreichbare Selektivitdt bei der Umsetzung
von Furfurylalkohol ebenfalls maldgeblich von den auftretenden Nebenreaktionen ab. Bei
sauerkatalysierten Nebenreaktionen kann vor allem Wasser durch seine Fahigkeit zur
Autoprotolyse eine grof3e Rolle spielen. Da Isopropanol Wasser enthalten kann und Wasser
wiahrend der Reaktion entsteht, wird im Folgenden der Einsatz verschiedener Trockenmittel

untersucht, um den Wassergehalt der Reaktionslosung zu verringern.
Einsatz von Trockenmitteln

Der Einsatz von Trockenmitteln wurde mit technisch erprobten Trockenmitteln getestet, deren

Ergebnisse in Abbildung 5.6 dargestellt sind.
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Abbildung 5.6  Einfluss unterschiedlicher Trockenmittel auf Umsatz und Selektivitdt bei der Hydrogenolyse von
Furfurylalkohol. Reaktionsbedingungen: 10Cu/Li AlO2 0.51 mol L' FA in Isopropanol, 80 bar Ha,
170°C, 1g Kat, 20 h.

Im Vergleich der Trockenmittel zeigt sich, dass einzig Calciumoxid einen positiven Effekt auf
die Selektivitit der Zielprodukte hat. Natriumsulfat zeigt nur geringe Unterschiede im
Selektivitdtsmuster. Beim Einsatz eines Molekularsiebs sinkt die Selektivitat der Zielprodukte,
da eine deutlich gesteigerte Bildung von Tetrahydrofurfurylalkohol beobachtet wird, was
moglicherweise auf Verunreinigungen im Molekularsieb zuriickgefiihrt werden kénnte. Beim
Einsatz des sauren Kupfersulfats kann zwar Vollumsatz erreicht werden, jedoch fiihrt der Zusatz

dieses Salzes zur Bildung von verschiedenen Lavulinsdureestern sowie oligomeren und
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polymeren Verbindungen. In Abbildung 5.6 nicht gezeigt, ist das Trockenmittel Calciumchlorid,
da der Katalysator in diesem Fall keine Aktivitdt mehr zeigte. Dies ist moglicherweise auf eine
desaktivierende Wirkung von Chlorid-lonen zuriickzufiihren. Der Selektivitdtszuwachs bei
Einsatz von Calciumoxid kann im Hinblick auf diese Experimente allerdings nicht zweifelsfrei
auf den Trocknungseffekt zuriickgefiihrt werden, wobei sich ein solcher Effekt nicht
ausschliefen lasst, da Calciumoxid als chemisches Trocknungsmittel eine im Vergleich zu
Natriumsulfat hohere Trocknungsstarke aufweist, das die Trocknung durch Einlagerung des

Wassers als Kristallwasser physikalisch durchfiihrt.

Einsatz basischer Zusatzstoffe

Der positive Effekt von Calciumoxid kann jedoch auch durch seine basischen Eigenschaften
hervorgerufen werden, weshalb ebenfalls verschiedene basische Metalloxide als Zusatz getestet

wurden, deren Ergebnisse in Abbildung 5.7 gezeigt sind.
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Abbildung 5.7  Einfluss unterschiedlicher basischer Metalloxid-Zusdtze auf Umsatz und Selektivitat bei der
Hydrogenolyse von Furfurylalkohol. Reaktionsbedingungen: 20Cu/LiAlO2 0.51 mol L' FA in
Isopropanol, 80 bar Hz, 170°C, 1g Kat, 20 h.

Auch hier zeigt sich einzig bei Calciumoxid eine deutliche Steigerung der Selektivitdt zu den
Zielprodukten. Der Zusatz von Natriumcarbonat hat kaum Auswirkungen auf das
Selektivitdtsmuster. Der Rest der getesteten basischen Metalloxide zeigt vor allem eine

Zunahme bei der Bildung von 2-Methylfuran und 2-Methyltetrahydrofuran, welche bei
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Calciumoxid sogar geringer ausféllt. Der Grund fiir die Selektivitédtssteigerung lasst sich folglich

nicht auf die basische Eigenschaft des Metalloxids zuriickfiihren.

Einfliisse beim Einsatz von Calciumoxid

Um den Einfluss von Calciumoxid weiter zu untersuchen, wurde in einer Versuchsreihe die

eingesetzte Calciumoxid-Menge variiert, deren Ergebnisse in Abbildung 5.8 gezeigt sind.
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Abbildung 5.8  Einfluss der Variation der Calciumoxid-Menge auf Umsatz und Selektivitdt bei der Hydrogenolyse
von Furfurylalkohol. Reaktionsbedingungen: 20Cu LiAlO2 0.51 mol L' FA in Isopropanol, 80 bar
Ha2, 170°C, 200 mg 10Cu/LiAlO2, 20 h.

Mit steigender Calciumoxid-Zugabe steigen ebenfalls die Selektivititen der gewiinschten
Pentandiole, bis sich diese ab ca. 150 mg nicht mehr deutlich dndern. Gleichzeitig nimmt aber
auch der erreichte Umsatz und damit die Aktivitit des Katalysators ab. Der Sattigungseffekt bei
der Zugabe von Calciumoxid deutet wieder auf eine Trocknung des Reaktionsgemisches hin,
jedoch lassen sich andere Griinde, wie ein promotierender Einfluss des Calciums auf das Kupfer
oder den Trager, weiterhin nicht ausschlieRen. Calciumoxid zeigt nicht nur in Verbindung mit
dem hier getesteten Lithium-Aluminium-Mischoxidtrdager einen positiven Effekt, sondern
ebenfalls bei den anderen zuvor getesteten Trégermaterialien, woriiber Tabelle 5.5 eine

Ubersicht gibt.

62



Tabelle 5.5 Selektivitaten und Umsatz der Kupferkatalysatoren mit und ohne Zugabe von Calciumoxid.
StHra/  S12ped  Sispep / SzMerHF St ¢
Katalysator Zusatz X/ % % /% % +Samer  Pentanol  Bilanz

(1) (1] () / % / % / %
10Cu/MgsAlOss - 87 6 36 20 14 14 90
(Oxalat-Methode) CaO 1:1 87 24 41 23 3 7 98
- 98 6 38 19 16 17 96
20Cu/M@sAlOas e 555 12 45 25 6 8 9%
- 99 5 34 13 20 14 86
10Cu/AL0; Ca01:1 92 13 40 17 8 11 89
- 80 9 37 19 5 13 83

10€u/MgO Ca0O1:1 58 9 54 28 2 7 100
. - 85 5 38 21 10 14 88

10CU/LIAIO: Ca0 111 68 10 55 26 3 6 100
. - 91 12 41 20 11 13 97
20Cu/LIAIO: Ca0 11167 11 53 27 2 6 99

Reaktionsbedingungen: 80 bar Hz, 0.51 mol L' FA in Isopropanol, 170°C, 20 h.

In diesem Vergleich ist deutlich zu erkennen, dass in erster Linie die Selektivitit zu
2-Methylfuran, 2-Methyltetrahydrofuran sowie 1-Pentanol verringert wird. Die per GC
wiedergefundene Stoffmenge steigt zwar in den meisten Féllen bei der Zugabe von
Calciumoxid, womit im Gegenzug die Bildung von oligomeren und polymeren Verbindungen
geringer ist, jedoch tritt die hohere Selektivitat ebenfalls bei einer anndhernd gleichbleibenden
Kohlenstoffbilanz auf. In den Versuchen mit Calciumoxid ist der Umsatz aufgrund der bereits
zuvor beobachteten geringeren Aktivitit des Katalysators deutlich niedriger. Langzeitversuche
(Tabelle 5.6), in denen hohere Umsétze mit Calciumoxid erreicht wurden, zeigen jedoch, dass

sich die Selektivitdten iiber die Reaktionszeit hinweg kaum dndern.

Tabelle 5.6 Selektivitdten und Umsatz der Kupferkatalysatoren mit und ohne Zugabe von Calciumoxid.
S2-MeTHF
Stura  S12pep/  Sispen / S1-pentanol
0,
mKat/g mCaO/g t/h X/ % /% % % ;SZMEF/ /%
(]

1 1 20 76 8 56 28 1 7

1 1 48 87 9 56 27 1 6

2 2 20 94 8 56 27 1 8
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5.1.4 Wiederverwendbarkeit der Kupfer-Katalysatoren

Neben der Selektivitit und Aktivitit von Katalysatoren ist ebenfalls die Standzeit von
Katalysatoren von grofder Bedeutung im Hinblick auf eine technische Realisierung solcher
Prozesse. Da aufgrund der niedrigen Aktivitdt der Kupferkatalysatoren kontinuierliche Prozesse
hohe Verweilzeiten benttigen wiirden, wird in diesem Fall stattdessen die Abtrennung und
Wiederverwendung von Kupferkatalysatoren in aufeinanderfolgenden Batch-Experimenten

untersucht.
Oxidationsempfindlichkeit

Die Abtrennung der Katalysatoren bedingt in den durchgefiihrten Laborexperimenten den
Kontakt der Katalysatoren mit Luft. Kupfer kann in Gegenwart von Sauerstoff leicht oxidieren.
Selbst die Lagerung in einem verschlossenen Gefald unter Argon oder im Argon-Fluss fiihrt
durch geringe Mengen an Sauerstoff zu einer Oxidation des Kupfers und zur Desaktivierung

des Katalysators, wie in Abbildung 5.9 zu sehen ist.
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Abbildung 5.9  Abhéangigkeit des Umsatzes und der Selektivitdten zu den Hauptprodukten von der
Aufbewahrungszeit des Katalysators nach der Reduktion. Reaktionsbedingungen: 80 bar H:
0.51 mol L' FA in Isopropanol, 200mg 20Cu/LiAlO2, 200 mg Ca0O, 170°C.

Die Oxidation der Katalysatoroberfliche hat allerdings nur geringe Nachteile bei den
Selektivititen der Pentandiole. Der Oxidationsgrad ist abhingig von der Dauer des
Luftkontakts. Der Anteil des oxidierten Kupfers in Abhédngigkeit der Lagerungsdauer lasst sich

mittels TPR-Messungen verfolgen, deren Ergebnisse in Abbildung 5.10 dargestellt sind.

64



100

—m— Anteil oxidiertes Kupfer

Anteil oxidiertes Kupfer / %

1 ' 1 ' 1 ' 1 '

Q I\ '\ ) ) ) ) )

® N N P v S P
Luftkontakt / h

Abbildung 5.10  Mittels TPR-Messungen ermittelter zeitlicher Verlauf des Anteils an oxidiertem Kupfer bei
Luftkontakt des Katalysators.

Demnach fithrt selbst ein kurzer Kontakt mit Luft zu einer deutlichen Oxidation des
Katalysators. Um eine moglichst hohe Aktivitit der Katalysatoren zu gewahrleisten, sollte
folglich unter Ausschluss von Sauerstoff gearbeitet werden, was bei den verwendeten
Versuchsapparaturen aber nicht moglich war. Um den Effekt durch Oxidation zu minimieren,
wurde bei den Versuchen darauf geachtet, dass der Katalysator erst unmittelbar vor dessen
Verwendung im Wasserstoffstrom reduziert wurde und der Luftkontakt so kurz wie moglich
blieb.

Wiederverwendung und erneute Aktivierung der Katalysatoren

Die Wiederverwendbarkeit der Katalysatoren wird im Gemisch mit Calciumoxid getestet, da
sich mit diesem System die hochsten Selektivitden in den Experimenten erreichen liel3en.
Calciumoxid und moglicherweise wéhrend der Reaktion gebildetetes Calciumhydroxid, haben
nur eine geringe Loslichkeit in Isopropanol, weshalb sie sich als Feststoffe zusammen mit dem
Katalysator abtrennen lassen. Wird der Katalysator und Calciumoxid ohne weitere
Nachbehandlung durch Zentrifugieren von der Reaktionslésung getrennt und wieder

eingesetzt, so ist eine starke Desaktivierung zu erkennen, wie in Tabelle 5.7 gezeigt ist.

Tabelle 5.7 Umsatz und Selektivitdten der Hauptprodukte bei Wiederverwendung ohne gesonderte
Nachbehandlung.

S2-MeTHF

StHFA  S12pep/  Sispen/ S1-Pentanol
0,

Versuch X/ % /% % % :/'OSZMeF / / %

neu 48 13 51 24 3 7

1 21 24 51 20 2 3

2 17 28 46 18 4 3

Reaktionsbedingungen: 80 bar H2 0.51 mol L™ FA in Isopropanol, 200mg 20Cu/LiAlOz, 200 mg CaO, 170°C.
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Die Selektivititen zu 1,2-Pentandiol sind beim ersten Einsatz noch konstant, sinken jedoch
schon beim zweiten Einsatz des Katalysators, wobei die Selektivitdt beziiglich 1,5-Pentandiol
kontinuierlich absinkt. Der geringe Umsatz kann, wie im vorigen Kapitel beschrieben, durch
den Luftkontakt des Katalysators beim Abtrennen von der Reaktionslosung hervorgerufen
werden. Jedoch lassen sich oligomere und polymere Ablagerungen auf der
Katalystatoroberflache nicht ausschlielen. Wie Tabelle 5.8 zeigt, kann auch eine erneute
Reduktion im Wasserstoffstrom die Desaktivierung der Katalysatoren nicht verhindern, sondern

fiihrt sogar zu einer deutlicheren Abnahme der Selektivititen zu den Zielprodukten.

Tabelle 5.8 Umsatz und Selektivitaten der Hauptprodukte bei erneuter Reduktion des Katalysators vor der
Wiederverwendung.

S2-MeTHF
Stira S12pep/  Sispen / S1-Pentanol

0,
Versuch X/ % / % % % ;SZMeF/ /%
neu 81 8 55 28 2 7
1 49 14 48 22 3 9
2 39 17 42 19 4 10

Reaktionsbedingungen: 80 bar H> 0.51 mol L' FA in Isopropanol, 200mg 20Cu/LiAlO,, 200 mg CaO, 170°C.

Um mogliche kohlenstoffhaltige Ablagerungen zu entfernen, wird der Katalysator testweise
einer oxidativen Nachbehandlung bei zwei verschiedenen Temperaturen und einer
anschlieffenden Reduktion bei 350°C im Wasserstoffstrom unterzogen, deren Ergebnisse in

Tabelle 5.9 gezeigt sind.

Tabelle 5.9 Umsatz und Selektivitaten der Hauptprodukte bei vorheriger Kalzinierung und Reduktion des
Katalysators vor der Wiederverwendung.

S2-MeTHF

TKalzinierung 0 Stura S12pep/  Sispep / S1-Pentanol
Versuch /°C X/ % /% % % ;;)SZMeF/ / %
neu 500 76 8 56 28 1 7
recycl. 500 70 5 40 24 2 13
neu 500 81 8 54 26 3 8
recycl. 600 87 7 50 27 4 11

Reaktionsbedingungen: 80 bar H2 0.51 mol L FA in Isopropanol, 200mg 20Cu/LiAlO,, 200 mg CaO, 170°C.

Mit Hilfe der oxidativen Nachbehandlung lésst sich eine deutliche Desaktivierung, wie in den
vorherigen Versuchen beobachtet, verhindern. Liegt die Temperatur jedoch bei nur 500°C,
sinken die beobachteten Selektivititen vor allem beziiglich 1,2-Pentandiol. Erfolgt die
Nachbehandlung jedoch bei 600°C in Luft, so bleiben die Selektivititen auf einem hohen Wert.
Ausgehend von einer thermogravimetrischen Messung der Katalystor-Zusatzstoff-Mischung
nach der Reaktion lasst sich der Unterschied dieser beiden Temperaturen nicht auf das
Verbrennen von Kohlenstoffresten oder die Umwandlung von Calciumhydroxid zu Calciumoxid
erklaren, da keine Gewichtsabnahme in diesem Bereich beobachtet wird. Die Umwandlung von
Calciumhydroxid in Calciumoxid erfolgt bei ca. 400°C!'%3! und ist in der Messkurve in Abbildung

7.3 im Anhang zu erkennen.

66



5.2 Umsetzung von Furfurylalkohol an Ruthenium-Katalysatoren

Die selektive Hydrierung und Hydrogenolyse von Furfurylalkohol zu Wertprodukten wie 1,2-,
1,5-Pentandiol oder Tetrahydrofurfurylalkohol ist besonders in wéassriger Umgebung eine
Herausforderung. Im Gegensatz zu petrochemischen Prozessen, bei denen meist unpolare
Losungsmittel zum Einsatz kommen, bendtigen Prozesse auf Basis nachwachsender Rohstoffe
durch den meist hohen Sauerstoffanteil der Molekiile haufig polare Losungsmittel. Bei der
Auswahl von Losemittel miissen neben der Selektivitit der Reaktion in diesem Medium
verschiedene andere Aspekte wie Sicherheit, Toxizitdt fiir Menschen und Umwelt, Reinheit
sowie technische Einschridnkungen beriicksichtigt werden.['>! Der Einsatz von Wasser als
Losungsmittel erscheint unter diesen Aspekten sehr vorteilhaft und ist daher von groem
Interesse. Ruthenium-Katalysatoren zeigen in Bezug auf sauerstoffhaltige Verbindungen eine
hohe Aktivitat besonders in wéssrigen Medien, was sie fiir Umsetzungen von nachwachsenden
Rohstoffen besonders interessant macht.”¥ Auch das Trigermaterial sollte in diesem
Zusammenhang industriell erprobt und unter diesen Bedingungen stabil sein. Bei
kommerziellen Ruthenium-Katalysatoren finden daher als Trager haufig Aluminiumoxid oder
Kohlenstoff Anwendung, wobei wie Abbildung 5.11 zeigt, die Selektivititen von kommerziellen
Katalysatoren bei den beiden Tragermaterialien sich kaum unterscheiden. Zum Vergleich sind
in dieser Abbildung ebenfalls die Ergebnisse von Adams et al.!®>! gezeigt, die zwar eine deutlich
hohere 1,2-Pentandiol-Selektivitét erreichen, aber gleichzeitig signifikant mehr Nebenprodukte

gebildet werden, da die Selektivitat zu Tetrahydrofurfurylalkohol deutlich geringer ist.
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Abbildung 5.11  Vergleich der Selektivitdten zu den Hauptprodukten beim Einsatz von Kohlenstoff oder
Aluminiumoxid als Trager in kommerziellen Rutheniumkatalysatoren (5 Ma.-% Ru).
Reaktionsbedingungen: 130°C, 30 bar Hz,0.51 mol L' FA in H20, mkat = 125mg *Adams-
Katalysator:[65]

Im Hinblick auf die spétere Verwendung von Formkorpern liegt der Fokus dieses Kapitels auf

Aluminiumoxid als Tréger, da dieses Material eine deutlich hohere mechanische Stabilitat

aufweist und die Herstellung von Formkorpern wie Kugeln oder Zylindern technisch erprobt

ist.
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5.2.1 Reaktionsnetzwerk

Neben den gewiinschten Reaktionen bei der Umsetzung von Furfurylalkohol in Wasser treten
ebenfalls einige unerwiinschte Nebenreaktionen auf, die teilweise edelmetallkatalysiert aber
auch sauerkatalysiert sind. Abbildung 5.12 gibt eine Ubersicht iiber die bei Verwendung von
Ruthenium-Katalysatoren und den in dieser Arbeit verwendeten Reaktionsbedingungen

auftretenden Haupt- und Nebenreaktionen.
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Abbildung 5.12  Reaktionsnetzwerk bei der Umsetzung von Furfurylalkohol an Rutheniumkatalysatoren. In grau
markierte Reaktionen und Verbindungen treten nur in geringem Maf3e auf.

Wie schon in Abbildung 5.11 gezeigt, sind die beiden Hauptprodukte Tetrahydrofurfurylalkohol
und 1,2-Pentandiol. Versuche ohne Katalysator zeigen, dass die Zielreaktionen zu den Diolen
1,2- und 1,5-Pentandiol sowie Tetrahydrofurfurylalkohol dort nicht ablaufen. Daneben treten
in geringen Mengen auch Produkte wie 2-Methylfuran auf, die auf eine rutheniumkatalysierte
Dehydroxylierung von Furfurylalkohol zuriickzufithren sind. Die Hydrierung zu
Tetrahydrofurfurylalkohol und Hydrogenolyse zu den Diolen stellt eine Parallelreaktion dar,
sodass die Selektivitdten {iber den Umsatzverlauf hinweg konstant bleiben. Die Hydrogenolyse
von Tetrahydrofurfurylalkohol zu 1,5-Pentandiol findet an Rutheniumkatalysatoren unter
diesen Bedingungen nicht statt. Sowohl 1,2-Pentandiol als auch Tetrahydrofurfurylalkohol
gehen unter den gewdahlten Bedingungen keine weiteren Reaktionen ein. So konnte eine in der

Literatur(*>

postulierte Isomerisierung von 1,2-Pentandiol zu 1,4-Pentandiol in den
Experimenten nicht beobachtet werden. Die Bildung von 1,4-Pentandiol ist daher eher auf eine
sauerkatalysierte Isomerisierung von Furfurylalkohol unter anschlielender Hydrierung zu 1,4-

Pentandiol zuriickzufiihren, auf die im Folgenden noch ndher eingegangen wird.
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5.2.2 Sauerkatalysierte Nebenreaktionen

Bei der Reaktion in Wasser sind im Besonderen die sauerkatalysierten Nebenreaktionen zu
4-Hydroxycyclopent-2-en-1-on und Polyfurfurylalkohol prédsent. Die nétigen Protonen kénnen
sowohl aus der Autoprotolyse des Wassers geliefert werden als auch durch saure
Oberflachengruppen auf der Oberfliche des Tragers. Dies stellt einen der Nachteile der
Verwendung von Aluminiumoxid dar, jedoch kann durch Umwandlung von y- in die 8- oder a-
Modifikation die Anzahl der sauren Zentren deutlich reduziert werden. Da die Autoprotolyse
von Wasser durch hohe Temperaturen begiinstigt wird, treten vor allem dann die
sauerkatalysierten Nebenreaktionen auf. Furfurylalkohol lagert sich zu
4-Hydroxycylopent-2-en-1-on um und reagiert dann in einer Folgereaktion weiter zu
Cyclopentanol. Abbildung 5.13 zeigt den Konzentrations-Zeit-Verlauf, der fiir diese
Folgereaktion gefunden wird. 4-Hydroxycylopent-2-en-1-on fehlt in dieser Auftragung, da es in
den gaschromatographischen Analysen bislang nicht nachgewiesen werden konnte. Dies ist
wahrscheinlich auf eine hohe Reaktivitdt zuriickzufiihren, sodass es bei seiner Bildung sehr

schnell abreagiert und unter der Detektionsgrenze der GC-Analyse liegt.
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Abbildung 5.13  Auftragung der Konzentrationen der Zwischen- und Endprodukte der Folgereaktion von
Furfurylalkohol zu Cyclopentanol gegen die Reaktionszeit. Reaktionsbedingungen: 30 bar Ha,
190°C, 125mg 5Ru/C, 0.51 mol L' FA in Wasser.

Neben diesen per Gaschromatographie analysierbaren Nebenprodukten fallt auf, dass in vielen

Experimenten nicht die gesamte Stoffmenge wiedergefunden wird. IR-Analysen der Gasphase

zeigen nur geringe Anteile von Kohlenwasserstoffverbindungen in der Gasphase des Reaktors,

sodass leichtfliichtige Komponenten diese Stoffbilanzliicke nicht vollstdndig schlieen konnen.

Furfurylalkohol kann jedoch unter den Reaktionsbedingungen mit sich selbst zu Oligomeren

und Polymeren reagieren, die sehr viel hohere Siedepunkte aufweisen und daher in der GC-
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Analyse aufgrund der fehlenden Verdampfbarkeit nicht detektiert werden. Polyfurfurylalkohol
ist bis zu einem gewissen Anteil in Wasser 16slich, kann jedoch bei grofleren Mengen auch als
Feststoff ausfallen. Nach dem Ausbau ist in einem solchen Fall meist ein gelblich bis rétlicher
Belag auf den Wianden und Einbauten des Reaktors zu sehen, wie in Abbildung 5.14
exemplarisch fiir die ATR-Stahlsonde gezeigt ist. Diese Ablagerungen lassen sich als polymere
Verbindungen des Furfurylalkohol identifizieren, da im direkten Vergleich der IR-Spektren der
Ablagerungen zu gelostem Furfurylalkohol, die charakteristischen Ring-Schwingungen des
Furfurylalkohols sichtbar sind (siehe Abbildung 5.14). Das Verschwinden der fiir Wasser
charakteristischen Streckschwingung bei 1630 cm™ zeigt, dass es sich um nichtlosliche
Ablagerungen direkt auf der Sonde handelt, da die Wechselwirkung der evaneszenten Wellen

der IR-Strahlung nur in unmittelbarer Nahe zur Grenzflache (max. ca. 5um) stattfindet.

Furfurylalkohol

Absorbanz / a.u.

Ablagerungen

T T T T T T T
2500 2000 1500 1000
Wellenzahl / cm™?

Abbildung 5.14  Links: Aufnahme einer aus dem Reaktor ausgebauten ATR-Stahlsonde mit gelbem bis rétlichem
Belag. Rechts: IR-Spektrum der wahrend der Reaktion gebildeten Ablagerungen im Vergleich mit
einem Spektrum von in Wasser gel6stem Furfurylalkohol.

Mit Hilfe der ATR-IR-Sonde kann zudem gezeigt werden, dass diese Ablagerungen bereits unter
Reaktionsbedingungen gebildet werden und sich an den Oberflachen ablagern. Abbildung 5.15
verdeutlicht diese kontinuierliche Bildung der Ablagerungen anhand der zeitlichen Entwicklung
der IR-Spektren wihrend der Reaktion. Zum Vergleich sind die IR-Spektren eines Versuchs
gezeigt, der keine Bildung der Ablagerungen wéhrend der Reaktion zeigte. Gut erkennbar ist
auch hier wieder, neben den anwachsenden Signalen des Furfurylalkohols, das Verschwinden
der Streckschwingungsbande des Wassers bei 1630 cm. Neben dem reinen Nachweis eignet
sich diese Technik somit auch fiir die friihzeitige Detektion von polymeren Ablagerungen im
Reaktor, was fiir prozess- oder sicherheitstechnische Anwendungen von Interesse ist. Mittels
multivarianten Modellen ist zudem die Quantifizierung der gelosten Komponenten moglich.

Damit lasst sich der Reaktionsverlauf sehr schnell per online-Analyse nachverfolgen.
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Abbildung 5.15  Links: Zeitlicher Verlauf der IR-Spektrum wahrend der Reaktion ohne Bildung von Ablagerungen
im Reaktor. (Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 130°C, 125 mg 5Ru/C, 1.02 mol L' FA in Wasser)
Rechts: Zeitlicher Verlauf der IR-Spektrum wahrend der Reaktion bei Bildung von Ablagerungen

im Reaktor. (Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 130°C, 125 mg 5Ru/Al203, 1.02 mol L' FA in
Wasser)

Durch Einsatz von Basen wie Natriumcarbonat lasst sich zwar die Protonenkonzentration in der
Losung stark verringern und so die Polymerisation von Furfurylalkohol deutlich verringern.”!
Basische Zusédtze wie Natriumcarbonat haben allerdings bei einer industriellen Realisierung
Nachteile, da die Zielprodukte, im Vergleich zu Wasser, deutlich hohere Siedepunkte
(Furfurylalkohol: 171 °C, Tetrahydrofurfurylalkohol: 178 °C, 1,2-Pentandiol: 209°C,
1,5-Pentandiol: 239 °C)1*®* aufweisen und somit die Salze bei der Aufarbeitung des
Produktgemisches storen wiirden. Um trotz des Verzichts auf basische Zusédtze hohe
Selektivitdten der Zielprodukte bei gleichzeitig geringer Polymerbildung zu erreichen, ist eine
Optimierung der Reaktionsparameter notig. Die Protonenkonzentration ist, wie in Abbildung
5.16 gezeigt, in Wasser stark von der Temperatur abhéngig, sodass diese einen starken Einfluss

auf die Bildung von Nebenprodukten hat.
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Abbildung 5.16 Temperaturabhéngigkeit der Protonenkonzentration von Wasser und der zugehdrige pH-Wert.
Nach [75, 165]

Eine hohere Temperatur begiinstigt die Hydrogenolyse und fiihrt zu héheren 1,2-Pentandiol
Selektivitdten, wahrend die Selektivitdt von Tetrahydrofurfurylalkohol stetig absinkt (siehe
Abbildung 5.17). Ab Temperaturen von tiiber 160 °C sinkt ebenfalls die 1,2-Pentandiol-
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Selektivitat, da vor allem Polymerisations- und Isomerisierungs-Reaktionen zu Cyclopentanon-

Derivaten in Konkurrenz treten.
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Abbildung 5.17 Temperaturabhéngigkeit der Selektivtdten zu den Hauptprodukten bei Vollumsatz.
Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 125 mg 5Ru/C, 0.51 mol L' FA in Wasser.

Einen schwicheren Einfluss auf die Selektivitit hat der Wasserstoffdruck gezeigt (siehe
Tabellen im Anhang), der bei steigendem Druck die Hydrierung zu Tetrahydrofurfurylalkohol
fordert und somit die Selektivititen zu Gunsten hierzu verschiebt. Die Furfurylalkohol-
Konzentration hat im Bereich bis etwa 10Ma.-% (1.02molL?1) kaum Einfluss auf die
Selektivitét beziiglich der Hauptprodukte. Hohere Konzentrationen begiinstigen allerdings die
Polymerisation von Furfurylalkohol, was zu einem hoéheren Risiko zur Bildung von
Polymerablagerungen fiihrt, welche sich wiederrum negativ auf die restlichen
Produktselektivititen auswirken. Auf die Auswirkung der Reaktionsbedingungen wird im

folgenden Kapitel nun niher eingegangen.
5.2.3 Einfluss der Reaktionsbedingungen

Wie das vorherige Kapitel zeigt, ist die Optimierung der Reaktion beziiglich der 1,2-Pentandiol-
Selektivitédt ein Kompromiss zwischen den Prozessparametern Temperatur, Druck, Edukt- sowie
Katalysator-Konzentration. Die getrennte Variation und Optimierung einzelner Faktoren in
hochdimensionalen Parameterrdumen nimmt viel Zeit in Anspruch und wiirde in diesem Fall
eine grolde Zahl an Experimenten erfordern. Mit Hilfe von statistischer Versuchsplanung
(Design Expert, Stat-Ease) kann die Anzahl an nétigen Versuchen reduziert werden, da mehrere
Einflussfaktoren gemeinsam variiert werden. Der Einfluss dieser Faktoren auf Zielgrof3en wie
Selektivitdt oder Aktivitdt kann mit Hilfe eines an den optimierten Versuchsplan angepassten
Modells ermittelt werden. Abbildung 5.18 zeigt die Abhéngigkeit der Selektivitit zu 1,2-
Pentandiol von Druck und Temperatur sowie den zugehorigen Parititsplot auf Basis eines
solchen Modells fiir einen kommerziellen Ruthenium-/Aluminiumoxid-Katalysator mit 5 Ma.-

% Ruthenium.
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Abbildung 5.18 Selektivitat zu 1,2-Pentandiol (oben) und in den GC-Analysen wiedergefundene Stoffmengen in

Abhangigkeit der Temperatur und des Wasserstoffdrucks (links) sowie zugehériger Paritadtsplots
des Modells (rechts) bei 400 mg 5Ru/Al203_AA und 0.51 mol L' FA in Wasser.

Das Modell zeigt zwei Bereiche hoher Selektivitit, die jeweils bei einer Kombination von
niedrigem Druck und niedriger Temperatur bzw. hohem Druck und hoher Temperatur ergeben.
Wiéhrend bei niedrigen Wasserstoffdriicken und Temperaturen die Reaktionsgeschwindigkeiten
gering sind, konnen hohe Temperaturen zu einer starken Polymerbildung fiihren, was sich in
den GC-Analysen in Form von geringeren wiedergefundenen Stoffmengen wiederspiegelt. Dies
lasst sich allerdings ebenso iiber die Katalysator- und Edukt-Konzentration beeinflussen, wie

Abbildung 5.19 zeigt, wobei sich dies auch auf die Selektivitdt zu 1,2-Pentandiol auswirkt.
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Abbildung 5.19  Selektivitat zu 1,2-Pentandiol (links) und wiedergefundene Stoffmenge (rechts) in Abhangigkeit
der Edukt- und Katalysatormasse bezogen auf 150mL Reaktionsvolumen bei 150°C und 30 bar
Ha.

Die Auswahl der Reaktionsbedingungen stellt daher einen Kompromiss zwischen hohen
Reaktionsgeschwindigkeiten und damit hohen Raum-Zeit-Ausbeuten und dem Risiko der
Bildung von Polymerablagerungen im Reaktor dar. Diese Polymerablagerungen fiihren nicht
nur zu geringeren Zielprodukt-Selektivititen, sondern erfordern auch eine aufwindige
Reinigung des Reaktors und konnen zu einer starken Desaktivierung des Katalysators fiihren,
die im folgenden Kapitel ndher untersucht wird. Das Modell auf Basis des statistischen
Versuchsplans kann die qualitativen Zusammenhdnge gut wiedergeben, jedoch sind
quantitative Aussagen mit Abweichungen behaftet, wie an weiteren Testexperimenten (siehe
Abbildung 5.20) zu erkennen ist, die nicht in der Anpassung enthalten sind. In dieser
Versuchsreihe féllt vor allem Versuch Nr.4 auf, der deutlich abweichende Ergebnisse liefert.
Grund hierfiir ist erneut die Bildung von Polymeren, die in diesem Fall durch hohe
Temperaturen und niedrige Wasserstoffdriicke begiinstigt wurden. Die Bildung von Polymeren
und deren Ausfallen aus der Losung ist bei hoheren Temperaturen sehr sensitiv auf
Temperaturdnderungen, was durch die quadratische Grundform des zugrundeliegenden
Modells nicht mit ausreichender Genauigkeit beschrieben werden kann. Um die Anpassung in
diesem Bereich zu verbessern, wire eine deutlich gesteigerte Dichte an experimentellen Daten
und moglicherweise eine Erhohung der Ordnung oder Transformation der Zielgrofden notig.
Werden moderatere Bedingungen gewdhlt, so zeigen die Parititsplots zwar immer noch

Abweichungen, jedoch wird der qualitative Trend der Zielgrof3en wiedergegeben.

74



30 100
a ; {b
25 = 8 ’/ .
i\':’ : . S 75 4 #./,g
. L ~ 2
@20 2. < i 3
& I ‘
o) u y ’
v 15 A 5 : » 5o 4 -
= % ,/n
) 3 4
§ 10 + s
25
5 -
0 —TT T T 7 0 T T T T T T T
0 5 100 15 20 25 30 0 25 50 75 100

Experiment S, , pep / % Experiment Sqpp / %

Abbildung 5.20 Vergleich der experimentell ermittelten Selektivitdten zu 1,2-Pentandiol (a) bzw.

Tetrahydrofurfurylalkhol (b) mit den vom Modell vorhergesagten Selektivitaten. Die
Reaktionsbedingungen zu den Versuchen sind im Anhang angegeben.

5.2.4 Wiederverwendbarkeit und Desaktivierung

Ruthenium-Katalysatoren weisen eine hohe Stabilitit in waissrigen Medien, selbst unter
hoheren Temperaturen, auf. In den vorangegangenen Experimenten hat sich allerdings vor
allem die Bildung von Ablagerungen aus polymerem Furfurylalkohol als problematisch
erwiesen. Wie bereits zuvor gezeigt, konnen Polymere unter ungiinstigen Bedingungen in
hohem Mafe entstehen und bei Erreichen der Loslichkeit auch als Feststoff ausfallen. Hronec
et al.[®2! beobachteten bei der Hydrierung von Cyclopentanon zu Cyclopentanol eine
Beeinflussung des Katalysators durch Furfurylalkoholpolymere.®2 Auch bei dem hier

angewendeten Reaktionssystem lassen sich mittels DRIFT-Spektroskopie auf den

Katalysatoroberflachen nach der Reaktion Kohlenwasserstoffverbindungen nachweisen. Die in

Abbildung 5.21 gezeigten DRIFT-Spektren weisen abhédngig von den Reaktionsbedingungen

unterschiedlich starke Banden in den fiir C-H-Schwingungen -charakteristischen
Wellenzahlbereichen (ca. 2900 cm™) auf.

‘\:‘;; w # -/r°C ? |;:ar ;F:nol L ;n g;atl." Zcac 7:;191Dol gt 57

§ b a 150 30 050 266 87% 129

2 o~ M b 160 30 078 133 58% 10.9

) 7= ¢ 170 375 024 400 89% 18.9

4000

Abbildung 5.21

T T T
3000 2000 1000

Wellenzahl / cm™

DRIFTS-Spektren von Ausbauproben des Ruthenium/Aluminiumoxid-Katalysators, der unter

verschiedenen Reaktionsbedingungen betrieben wurde. In grau gezeigt ist der frische

Katalysator als Referenz.
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Nach der Reaktion kann mittels CO-Chemisorption auch eine Abnahme der zuginglichen
Ruthenium-Oberfldche beobachtet werden, wie in Tabelle 5.10 gezeigt ist. Dies kann ein Indiz
fiir mogliche Polymerablagerungen, allerdings ebenfalls auf ein mogliches Sintern der

Rutheniumpartikel zuriickzufiihren sein, das hier nicht niher untersucht wurde.

Tabelle 5.10 Ergebnisse von CO-Chemisorptionsmessungen von Ausbauproben eines Ruthenium/
Aluminiumoxid-Katalysators, der unter verschiedenen Reaktionsbedingungen getestet wurde.

# }-°C ;)';)zar ;Fr:\ol L? ;ng;atl." D/% A/ m?g"
1 - - - - 24.7 95.8
2 165 20 0.51 0.5 19.3 74.9
3 170 37.5 0.24 0.6 14.6 56.7

Werden die Katalysatoren nach der Abtrennung durch Zentrifugation und Trocknung wieder
eingesetzt, so werden bei hoheren Temperaturen fast ausschlief3lich sauer katalysierte Produkte
gebildet (siehe Abbildung 5.22), was auf eine starke Desaktivierung der Katalysatoren
hindeutet. Bei geringeren Temperaturen tritt dieser Effekt in schwacherer Form ebenfalls auf,
sodass die Bildung von polymeren Ablagerungen mit hoher Wahrscheinlichkeit der Grund fiir
die Desaktivierung ist. Furfurylalkohol bildet schwerlésliche Huminstoffe, ! die wahrscheinlich

ebenso wie Furfurylalkohol empfindlich gegeniiber Luft sind.

I

Lauf # 1 2 3 4 Lauf # 1 2 3 4 Lauf # 1 2 3 4 Lauf #1 2 3 4
100 °C 120 °C 140°C 160°C

100 cyp

Bl THFA

[ 12-PeD
75

50

Selektivitat / %

25

Abbildung 5.22  Selektivitdt zu den Haupt- und Nebenprodukten bei unterschiedlichen Reaktionstemperaturen
fir frische Katalysatoren sowie beim wiedereingesetzten Katalysator nach Abzentrifugieren und
Trocknung. Reaktionsbedingungen: Multibatch-Reaktor, 40bar Hz, 40mg 5Ru/Al203_AA, 15 mL
0.51 mol L' FA in Wasser, 4.5 h.
Wird das Edukt unter Reaktionsbedingungen satzweise in die Losung dosiert, so zeigt sich eine
nahezu unverdnderte Aktivitdt des Katalysators. Auch die Selektivitdten (siehe Abbildung 5.23)
bleiben nahezu konstant, wobei erst nach dem vierten Dosieren eine deutliche Verringerung
der Selektivitdt zu Tetrahydrofurfurylalkohol zu beobachten ist, wahrend die Selektivitdt zu
1,2-Pentandiol leicht ansteigt. Die Desaktivierung des Katalysators kann somit durch die
Vermeidung des Luftkontaktes deutlich verringert werden, jedoch lasst sich nicht die Bildung
von polymeren Ablagerungen verhindern, die eine langsame Desaktivierung bewirken. Diese

Ablagerungen miissen daher beispielsweise durch Abbrennen vom Katalysator entfernt werden.
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Abbildung 5.23  Selektivitat zu den Hauptprodukten wahrend dem satzweisen Nachdosieren von Furfurylalkohol

bei Erreichen von Vollumsatz. Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 400 mg 5Ru/AI203_AA, 150°C,
150 mL 0.51 mol L' FA in Wasser.
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5.2.5 Modellierung der intrinsischen Kinetik

Fiir die Modellierung chemischer Reaktoren wie dem Rieselbettreaktor wird die intrinsische
Kinetik benotigt, die an dieser Stelle im Batch-Reaktor bestimmt wird. Zur Vermeidung von
Stofftransporteffekten ist hier die Verwendung von pulverférmigen Katalysatoren zweckmaRig.
Um die Ubertragbarkeit zu gewihrleisten, wurde das Formkoérper-Trigermaterial, welches auch
in den spiter folgenden Rieselbettreaktor-Experimenten als Basis dient, zerkleinert, die
gewiinschte Korngrof3enfraktion ausgesiebt und mittels der Incipient-Wetness-Methode mit
Ruthenium beladen (Details siehe Experimentalteil). Tabelle 5.11 gibt eine Ubersicht {iber die

charakterisierten Katalysatoreigenschaften.

Tabelle 5.11 Charakterisierungsergebnisse des fiir die kinetischen Experimente verwendeten pulverférmigen
Ruthenium-Katalysators.

Eigenschaft Wert Bestimmungsmethode
Ruthenium-Beladung 1.2 Gew.-% Ruthenium ICP-OES
Dispersitat 115%? CO-Chemisorption
Kristalline Phasen B-Al,03 Mischung Rontgenpulverdiffraktometrie
Oberflache 83 m? g’ N>-Physisorption (BET)
Porenvolumen 0.26 cm3 g Nx-Physisorption (BJH)
Acide Zentren 0.015 mmol g NHs-Desorption

2 Die Bestimmung der Dispersitdt nimmt ein Verhéltnis CO zu Ru von 1:1 an, bei kleinen Partikeln kann dies
abweichen und zu scheinbaren Dispersitaten von tber 100% fuhren.

Fiir die kinetische Modellierung wird im Folgenden ein vereinfachtes Reaktionsnetzwerk
angenommen, das als Produkte nur die Hauptkomponenten Tetrahydrofurfurylalkohol,
1,2-Pentandiol und Furfurylalkohol-Polymer beinhaltet. Das vereinfachte Netzwerk ist in
Schema 5.1 gezeigt.

OH
&Y
OH
o — HO
\o o) oH
\ / \ /1,

Schema 5.1 Vereinfachtes Reaktionsnetzwerk fiir die Modellierung der Kinetik der Umsetzung von
Furfurylalkohol an Rutheniumkatalaysatoren. Bei der Bildung von Polyfurfurylalkohol werden die
darin gebundenen Furfurylalkoholeinheiten gezahlt um eine geschlossene Kohlenstoffbilanz zu
gewahrleisten.
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Einfluss von Stofftransporteffekten

Eine heterogen katalysierte Mehrphasenreaktion, wie die Hydrierung bzw. Hydrogenolyse von
Furfurylalkohol, kann in verschiedenen Schritten durch Stofftransportprozesse beeinflusst
werden. Um sicherzustellen, dass die intrinsische, nicht stofftransportkontrollierte Kinetik in
den Experimenten bestimmt wird, wird an dieser Stelle die Reaktion unter typischen

Reaktionsbedingungen auf Stofftransportlimitierung hin untersucht.

Zur Uberpriifung, ob der Stoffiibergang von Wasserstoff an der Grenzfliche zwischen Gasphase
und Fliissigphase limitierend fiir die Kinetik wirkt, wird die Abhéangigkeit der
Anfangsreaktionsgeschwindigkeit sowohl von der Katalysatorkonzentration als auch der
Riihrerdrehzahl untersucht. Durch Erhohung der Riihrerdrehzahl vergrof3ert sich die
Stoffiibergangsfliche, weshalb der Stoffiibergang schneller wird. Bei der in Abbildung 5.24
gezeigten Variation der Riihrerdrehzahl ist ab einer Rithrerdrehzahl von 1000 Umdrehungen
pro Minute keine signifikante Beeinflussung der Anfangsreaktionsgeschwindigkeit mehr zu
erkennen. Die Reaktionsgeschwindigkeit scheint leicht abzunehmen, was durch die Ausbildung
einer Rithrtrombe verursacht werden konnte, die zu einer schlechteren Durchmischung fiihrt.
Dieser Effekt ist allerdings im Bereich der Standardabweichung der ermittelten
Reaktionsgeschwindigkeiten, weshalb auf den Einsatz von weiteren Stromungsbrechern
verzichtet wurde, die das Risiko von Totrdumen vergroflert hétten. Fiir die weiteren

Experimente wird eine Riihrerdrehzahl von 1300 Umdrehungen pro Minute gewahlt.

2.5

B THFA
i I 1,2-PeD

lmo/ mmol min*g*

700 1000 1300 1600 1900
Drehzahl / rpm

Abbildung 5.24 Abhéangigkeit der Anfangsreaktionsgeschwindigkeit von der Riihrerdrehzahl.
Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 2 g 1Ru/Al203_KIN, 150 mL 0.51 mol L' FA in Wasser, 150 °C.
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Ein weiterer Test auf einen Einfluss des Stoffiibergangs zwischen Gas und Fliissigphase stellt
die Variation der Katalysatormenge dar. Wie in Abbildung 5.25 gezeigt, ergibt sich ein linearer
Zusammenhang zwischen der Anfangsreaktionsgeschwindigkeit, was auf die Abwesenheit von
Stoffiibergangseffekten hindeutet, die bei steigenden Katalysatorkonzentrationen sonst eine

Verringerung der Reaktionsgeschwindigkeit zur Folge haben wiirde.
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Abbildung 5.25 Abhéangigkeit der Anfangsreaktionsgeschwindigkeit von der Katalysatorkonzentration.

Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, TRu/Al203_KIN, 150 mL 0.51 mol L' FA in Wasser, 130 °C
1300rpm.

Neben der Limitierung durch den Stoffiibergang kann auch die Diffusion der Edukte in der
flissigen Phase hin zur Aullenfliche des Katalysatorkorns die Reaktionsgeschwindigkeit
beeinflussen (dullerer Stofftransport). Die Variation der Rithrerdrehzahl hat in diesem Fall nur
einen geringen Einfluss, da bei pulverférmigen Katalysatoren die Partikel in der Stromung
mitgerissen werden und die Relativgeschwindigkeit der Partikel zur Fliissigphase nur gering
beeinflusst wird. Die Dicke der durch Filmdiffusion bestimmten Schicht kann so nur
unzureichend variiert werden. Eine Limitierung kann aber durch die Variation der Partikelgrof3e
untersucht werden, was neben dem Einfluss der Filmdiffusion ebenfalls den Einfluss der
Porendiffusion erfasst. Wie in Abbildung 5.26 zu erkennen ist, hat auch der Durchmesser der
Partikel innerhalb des untersuchten Bereichs keinen Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit,
sodass auch hier kein Hinweis auf Stofftransportlimitierung gefunden wird. Die Versuche

werden im Folgenden mit einer Korngrofenfraktion von 50 bis 90 um durchgefiihrt.
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Abbildung 5.26  Abhéangigkeit der Anfangsreaktionsgeschwindigkeit von der PartikelgréBe des Katalysators.
Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 2 g 1Ru/Al203_KIN, 150 mL 0.51 mol L' FA in Wasser, 150 °C,
1300rpm.

Die vorangegangenen Untersuchungen zeigen keine Hinweise darauf, dass die Reaktion unter

den gewéhlten Bedingungen von Stofftransportprozessen beeinflusst wird.

Potenzansatz

Ein einfaches Modell zur Beschreibung der Reaktionskinetik der Hydrogenolyse und Hydrierung

von Furfurylalkohol stellt der in (5.1) und (5.2) gezeigte Potenzansatz dar.

NFAHYD ngz.
Tayp = Kuyp " Cpy Dy P (5.1)
NFAHYG NH2.
Taye = Kuye * Cpy Py e (5.2)
Die Exponenten des Wasserstoffdrucks sowie Arrhenius-Parameter der

Geschwindigkeitskonstanten lassen sich durch getrennte Variation von Druck und Temperatur
bestimmen. Wie die Variation der Furfurylalkohol-Konzentration in Abbildung 5.27 zeigt, hat
diese in einem mittleren Konzentrationsbereich ab etwa 0.25 bis 0.75 mol L kaum Einfluss auf
die Reaktionsgeschwindigkeit, was einer Reaktionsordnung von 0 entsprechen wiirde. Erst bei
kleineren Konzentrationen weicht die Reaktionsgeschwindigkeit ab, sodass sich hier die
Reaktionsordnung &ndert. Die Verdnderung der Reaktionsgeschwindigkeit bei hoheren
Konzentrationen ist wahrscheinlich auf die Desaktivierung des Katalysators durch abgelagerte
Polymere zuriickzufiihren, weshalb diese hohen Konzentrationsbereiche nicht in die kinetische

Anpassung miteinbezogen werden.
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Abbildung 5.27 Abhéangigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von der Startkonzentration an Furfurylalkohol.
Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 2 g 1Ru/Al203_KIN, 150 °C, 1300 rpm. Zum Vergleich ist
zusatzlich die Polymerkonzentration (Bilanzliicke) nach Erreichen des Vollumsatzes gezeigt.

Fiir die Ermittlung von Startwerten fiir die weitere Anpassung werden die Konzentrations-Zeit-
Verldufe getrennt an ein vereinfachtes Potenzmodell angepasst, mit dem die
Anfangsreaktionsgeschwindigkeiten berechnet werden. Das Modell enthdlt nur die
Abhingigkeit der Furfurylalkohol-Konzentration, deren Exponenten innerhalb der Temperatur-

bzw. Druckvariation gekoppelt angepasst werden.

ro=k; - "FAJ (5.3)
Im kinetischen Ansatz der Polymerisation wird an dieser Stelle vereinfachend eine 2. Ordnung
beziiglich der Furfurylalkohol-Konzentration angenommen, diese wird bei der Anpassung des

Modells in Presto Kinetics spéter jedoch ebenfalls angepasst.

TpoLy = KpoLy CEA (5.4)
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Abbildung 5.28

Logarithmische Auftragung der Geschwindigkeitskonstanten gegen Temperatur bzw.
Wasserstoffdruck.

Wie in Abbildung 5.28 zu erkennen ist, ergeben sich bei der logarithmischen Auftragung der

Temperatur und des Wasserstoffdrucks lineare Abhédngigkeiten. Aus der linearen Anpassung

ergeben sich die in Tabelle 5.12 gezeigten Startwerte fiir die weiteren Anpassungen.

Tabelle 5.12 Mittels linearer Anpassung ermittelte Startwerte des Potenansatzes.
Parameter Wert Fehler Einheit
EanyD 13576 1919 Jmol™t
EaHve 40142 922 Jmol™t
EaroLy 98927 13261 Ji mol™!
NH2,HYD 1.63 0.11 —
NH2,HYG 1.14 0.08 —
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Das Potenzansatz-Modell wird ebenfalls in Presto Kinetics implementiert, um eine globale
Anpassung aller Parameter an die experimentellen Daten durchzufiihren. Bei der Auswahl der
Experimente fiir die Anpassung wurde auf eine geringe Polymerbildung geachtet, um eine
Beeinflussung der Ergebnisse durch Polymerablagerungen zu vermeiden. Als Ausgangspunkt
dienen die zuvor bestimmten Parameterwerte. Der Potenzansatz zur Beschreibung der
Polymerisationsreaktion wird in diesem Fall um eine variable Reaktionsordnung beziiglich der
Furfurylalkohol-Konzentration erweitert. Um die Anpassung des Modells hinsichtlich der
Hauptkomponenten anzugleichen, wird 1,2-Pentandiol mit einem Gewichtungsfaktor von 10
versehen, um dessen geringere Konzentration zu bertiicksichtigen.

_ NFEAPoly
TpoLy = Kpory * Cry (5.5)

Der Paritatsplot des in Presto Kinetics angepassten Modells ist in Abbildung 5.29 dargestellt.
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Abbildung 5.29 Paritatsplot der Anpassung des Potenzansatzes an die experimentellen Daten.

Die folgende Tabelle 5.13 gibt eine Ubersicht iiber die Werte sowie Konfidenzintervalle der

angepassten Parameter.
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Tabelle 5.13 Mittels Presto Kinetics angepasste Parameter des Potenzansatzes an die experimentellen Daten.
Parameter Wert Konfidenzintervall Einheit
kpotymer 4.06E+08  2.17E+07 mol*~"FAPoly [MFAPoly~t g=1
E4 potymer 9.42E+04 1.37E+03 J mol™?!
Kkhya 1.45E-05 1.28E-06 mol'~"FAtyd g1 g=1[MFAHyd par~"Ha Hyd
Estiya 1.38E+04 5.54E+02 Jmol™t
Kyg 2.31E-02 1.73E-03 mol* "FAHyg s=1 gT1"FAHYg har "H2Hyg
Estiyg 3.88E+04 5.41E+02 Jmol™?
Npapoly 2.55 0.22 -
NpaHyd 0.53 0.03 -
NraHyg 0.33 0.02 -
Ny, Hyd 1.64 0.04 -
Ny, Hyg 0.98 0.05 -

In einem kinetischen Modell haben idealerweise die in der Parameterschitzung ermittelten
kinetischen Konstanten eine geringe Standardabweichung und eine geringe Korrelation
untereinander.!®! Die Standardabweichung im vorliegenden Modell ist bei allen Parametern
mindestens eine Grof3enordnung kleiner im Vergleich zu seinem Wert, sodass hier ein robustes
Modell zu erwarten ist. Die Korrelation der kinetischen Parameter lasst sich iiber die
Korrelationsmatrix beurteilen, die im Anhang fiir die kinetischen Modelle angegeben ist. Die
darin enthaltenen bindren Korrelationskoeffizienten sind ein Mald fiir den linearen
Zusammenhang dieser Gré3en und kénnen Werte zwischen -1 und 1 annehmen. Ein Wert nahe
0 zeigt eine schwache Korrelation der Parameter an, wahrend Werte um 1 starke Korrelationen
zeigen. Modellbedingt besteht eine starke Korrelation zwischen der Aktivierungsenergie und
dem praexponentiellen Faktor, da diese im Arrhenius-Ansatz miteinander verkniipft sind.
Insgesamt korrelieren in diesem Modell die Parameter aber nur relativ gering miteinander, was

auch an dieser Stelle auf ein robustes Modell hinweist.

Mit dem Potenzansatz steht aus mathematischer Sicht somit ein einfaches Modell zur
Verfiigung, welches den Konzentrations-Zeit-Verlauf in ausreichender Qualitdt beschreiben
kann. Aus physikalisch/chemischer Sicht fillt in den Werten der vergleichsweise geringe Wert
der Aktivierungsenergie der Hydrierungsreaktion auf. Die Ursache hierfiir konnen
temperaturabhéngige Effekte wie die Wasserstoffloslichkeit in Wasser sein, die in den hier
verwendeten Kinetik-Modellen im Arrheniusansatz gemeinsam erfasst werden und daher nur

eine scheinbare Aktivierungsenergie bestimmt wird.

Allerdings fallt bei genauerer Betrachtung der Konzentrations-Zeit-Verldaufe ebenfalls auf, dass
mit dem einfachen Potenzansatz nicht die zu geringen Furfurylalkohol-Konzentrationen hin

abweichende Reaktionsordnung beschrieben werden kann und so systematische Abweichungen
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in den Verlaufen beobachtet werden. Um die Anpassung weiter zu verbessern, wird im

Folgenden die Erweiterung der Kinetik auf einen Hougen-Watson-Ansatz vorgenommen.

Hougen-Watson-Modelle

Da im Potenzansatz eine iiber den Konzentrationsbereich unverdnderliche Reaktionsordnung
beziiglich Furfurylalkohol angenommen wird, die Variation der Furfurylalkohol-Konzentration
sowie der zeitliche Konzentrationsverlauf aber auf eine, bei geringen Konzentrationen,
wechselnde Reaktionsordnung hindeuten, wurde das Modell hin zu Hougen-Watson-Ansétzen
erweitert. In diesem Modell wird statt der Furfurylalkohol-Konzentration der Belegungsgrad
der aktiven Zentren mit Furfurylalkohol verwendet. Neben der Adsorption von Furfurylalkohol
lasst sich ebenfalls die Adsorption der Produkte, insbesondere des Furfurylalkohol-Polymers
beriicksichtigen. Neben dem in (5.6) und (5.7) gezeigten Modell, das die beste
Ubereinstimmung mit den experimentellen Daten zeigte, wurden ebenfalls eine Reihe anderer

Hougen-Watson-Ansitze getestet. ]

NH2.Hyd
- _ kHyd “Kpa - Cra Dy Y (5.6)
M0 1 + Kpp % cpa + Kpoty * Cpoty
knyg - Kpa - Cpa - PnHZ'Hyg
Ty = — 128 bz (5.7)

1+ Kpg * Ccpa + Kpory * Cpoty

_ NFAPoly
TpoLy = Kpory Cra (5-8)

Wie in Abbildung 5.30 am Paritdtsplot zu erkennen ist, lasst sich mit dem gewahlten Hougen-
Watson-Modell eine deutlich bessere Ubereinstimmung zwischen Experiment und Simulation
finden. Tabelle 5.14 zeigt die bei der Anpassung ermittelten Modellparameter sowie die
zugehorigen Konfidenzintervalle. Auch hier liegen die Standardabweichungen wieder
mindestens eine bis zwei Grofdenordnungen unter dem ermittelten Wert, sodass die Anpassung
an dieses Modell verldssliche Werte liefert. Die gefundenen Korrelationen zwischen
prdexponentiellen Faktoren und Adsorptionskonstanten bzw. Reaktionsordnungen (siehe
Korrelationsmatrix im Anhang) ergeben sich hier modellbedingt aus der Korrelation innerhalb
der mathematischen Ansétze. Die meisten der ermittelten Werte liegen in der physikochemisch
richtigen Grollenordnung, sodass hier von einem physikalisch konsistenten Modell
ausgegangen werden kann. Einzig die vergleichsweise geringe scheinbare Aktivierungsenergie

taucht auch hier wieder auf, was auf die zuvor genannten Effekte zuriickzufiihren sein konnte.
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Abbildung 5.30 Paritatsplot der Anpassung des Hougen-Watson-Ansatzes an die experimentellen Daten.

Tabelle 5.14 Mittels Presto Kinetics angepasste Parameter des Hougen-Watson-Ansatzes an die
experimentellen Daten.
Parameter Wert Konfidenzintervall Einheit
Kpotymer 3.93E+08 9.44E+06 mol' "FAPoly ["FAPoly~1 g1
Eppotymer 9.55E+04 8.33E+02 Jmol™?t
Kpotymer 5.91E-02 9.93E-04 Lmol™?
AHporymer -1.96E+04 3.67E+02 Jmol™?t
Kra 1.43E-01 2.56E-03 Lmol™?
AHg, -2.16E+04 3.88E+02 Jmol™?t
Kyya 8.90E-06 1.80E-07 mol s~ g=1 bar "HzHyd
Egpya 1.33E+04 2.67E+02 J mol™*
Kiiyg 1.16E-02 2.05E-04 mol s~ g=1 bar "Hz2Hyg
Ephyg 3.82E+04 2.86E+02 J mol™t
Nrapoly 2.36 0.05 -
Ny, Hyd 1.49 0.02 -
Ny, Hyg 1.02 0.02 -

5.3 Kontinuierliche Umsetzung von Furfurylalkohol im Rieselbettreaktor

Die kontinuierliche Umsetzung von Furfurylalkohol zu Tetrahydrofurfurylalkohol sowie
1,2-Pentandiol wurde im Rahmen dieser Arbeit an einem Rieselbettreaktor im Labormal3stab
getestet. Der Rieselbettreaktor bietet vielversprechende Vorteile im Hinblick auf die
reaktionstechnischen Anforderungen, die sich aus den Riihrkesselexperimenten ergeben haben.
Das hohe Verhéltnis aus Katalysator zu Edukt fiihrt beispielsweise zur Vermeidung der

katalysatorunabhédngigen Nebenreaktionen, sodass prinzipiell hohere Selektivititen erreicht
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werden konnen. Die kontinuierliche Reaktionsfithrung hat aullerdem den Vorteil, dass sich eine
gleichmiflige Produktqualitit erreichen ldsst. Da die maximale Verweilzeit eines
Rieselbettreaktors bauartbedingt begrenzt ist, lassen sich in diesem Reaktor nur Katalysatoren

mit einer ausreichend hohen Aktivitit einsetzen.
5.3.1 Auswahl und Charakterisierung der Katalysatoren

Die Riihrkesselexperimente haben gezeigt, dass Ruthenium-Katalysatoren eine sehr hohe
katalytische Aktivitét fiir die Umsetzung von Furfurylalkohol in wissrigen Medien aufweisen.
Kupfer-Katalysatoren zeigen zwar hohere Selektivitdten, jedoch nur eine vergleichsweise
geringe Aktivitdt, weshalb sich diese fiir diesen Reaktortyp nicht eignen. Zwar ist eine
Riickfithrung des Produktstroms in den Reaktor moglich, fithrt aber zu einem hohen
Kreislaufstrom, was besonders fiir eine spatere grof3technische Anwendung nachteilig ware.
Vorangegangene Arbeiten weisen zudem darauf hin, dass die mechanische Stabilitit der
Kupfer-Katalysatoren speziell in wéssrigen Medien gering ist und Katalysatorpulver im
Extremfall den Reaktor verstopfen konnen.['®®! Ebenfalls aufgrund der mechanischen und
chemischen Stabilitét liegt im Folgenden der Fokus im Besonderen auf Aluminiumoxid-Tragern,
die unter den Reaktionsbedingungen sowohl mechanisch als auch chemisch eine gute Stabilitat

zeigen und so einen sicheren Betrieb des Reaktors gewéhrleisten konnen.

Tabelle 5.15 Ubersicht Giber die Katalysatoren fiir die Testung im Rieselbettreaktor.

Bezeichnung Beladung Trager Praparation/Quelle
Al,O3-Granulat (0.8 - 1.25

KAT_TBR_01 1 Ma.-% mm) Laborpraparation
KAT_TBR_02 2 Ma.-% Al,O3-Zylinder (3.18 mm) kommerziell, Alfa Aesar
KAT_TBR_03 (152?1;;/; tormig) A2O=Kugeln 1mm Laborpréparation
KAT_TBR_04 ZDl\tjlracﬁﬁetrénkt) Al;0Os-Kugeln Tmm Laborpraparation
KAT_TBR_05 (152?1;:/:1 tormiq) Al20sKugeln 2mm Laborpréparation

Im Rahmen dieser Arbeit wurden eine Reihe sowohl kommerzieller als auch selbstpraparierter
Katalysatoren getestet, iiber die die folgende Tabelle 5.15 einen Uberblick gibt. GrofRe
Bedeutung fiir die Auswahl geeigneter Katalysatoren hat die Benetzbarkeit mit Wasser, da diese
Eigenschaft fiir das Eindringen von Wasser in das Porensystem des Katalysators wichtig ist. So
zeigt beispielsweise ein auf Kohlenstoffgranulat getragerter Ruthenium-Katalysator in
Experimenten kaum Aktivitat beziiglich der Zielprodukte. Der Trager dieses Katalysators zeigt
sehr schlechte Benetzungseigenschaften, sodass anzunehmen ist, dass das interne Porensystem

wahrend der Reaktion nicht mit Fliissigkeit gefiillt ist und das Edukt nicht zur Aktivkomponente
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transportiert wird. Die Benetzungseigenschaften von Katalysatortrdgern konnen besonders in
wassrigen Medien einen grof3en Einfluss auf die Leistung von Katalysatoren haben, da sie direkt
den Stofftransport beeinflussen.!'*”! So konnten Schouten et al.['’® zeigen, dass in einem
wassrigen Slurry-System ein Palladium-Katalysator auf einem hydrophoben Kohlenstofftrager
andere Umsétze im Vergleich zu einem hydrophilen Siliziumoxid-Tréiger zeigte.l'%! In
organischen Losungsmitteln tritt dieser Effekt hingegen nicht auf, da die lipophilen
Eigenschaften der Trager sehr dhnlich sind.'”!! Die Autoren begriindeten diesen Effekt mit der
Anreicherung der hydrophoben Katalysatorpartikel an der Gas-Fliissig-Grenzflache und damit
gednderten Stofftransporteigenschaften. Aluminiumoxid zeigt in der Regel gute
Benetzungseigenschaften beziiglich Wasser, sodass angenommen werden kann, dass das
Porensystem wahrend des Betriebs des Rieselbettreaktors vollstdndig mit Wasser gefiillt ist. Da
die meisten der auftretenden Nebenreaktionen sidurekatalysiert ablaufen und so auch saure
Zentren des Tragers diese Reaktionen katalysieren wiirden, kommt bei den hier verwendeten
Tragern die 8-Modifikation von Aluminiumoxid zum Einsatz. Zudem ist y-Aluminiumoxid unter
den Reaktionsbedingungen nicht stabil und wiirde daher die Standzeit des Katalysators
verkiirzen.''7?!  q-Aluminiumoxid ist zwar unter den gewihlten Bedingungen stabil, weist
allerdings eine sehr geringe spezifische Oberflache auf, was die Dispersitét negativ beeinflussen
wiirde. Die 8-Modifikation von Aluminiumoxid, die aus y-Aluminiumoxid durch Erhitzen der
Tragerkugeln auf iiber 1000°C hergestellt werden kann, bietet einen Kompromiss, da diese zum
einen eine ausreichende spezifische Oberfliche besitzt und zum anderen unter den
Reaktionsbedingungen deutlich stabiler ist. Das Vorliegen der 8-Modifikation konnte durch

XRD-Messungen bestitigt werden.

Neben den Benetzungseigenschaften hat auch die Form der Katalysatoren einen Einfluss auf
den Umsatz und die Selektivitdt der Reaktion. Zum einen nehmen unterschiedliche Geometrien
Einfluss auf die spezifische Austauschfliche und den Holdup der Katalysatorschiittung. Zum
anderen kann auch durch die Priaparationsmethode Einfluss auf die Verteilung der
Aktivkomponente Ruthenium genommen werden. Beide Faktoren konnen Einfluss auf den
Stofftransport der Reaktion nehmen. Um diese Effekte ndher zu untersuchen, wurden die
Katalysatoren mittels Sprithimpragnierung mit wéassriger Rutheniumnitrosylnitrat-Losung als
Ruthenium-Precursor bespriiht, bei der sich eine schalenartige Struktur ausbildet. Vollstdndig
durchgetridnkte Katalysatoren werden iiber eine Trankung aus iiberstehender Losung mit
Rutheniumacetylacetonat in Toluol erhalten. Anhand der Lichtmikroskopischen-Aufnahmen
konnte die Schalenstruktur der Katalysatoren bestétigt und die Schalendicke abgeschéitzt
werden. Daneben wurden die Katalysatoren mit einer Reihe von Methoden charakterisiert um,

deren Ergebnisse in Tabelle 5.16 zusammengefasst werden.

89



Abbildung 5.31  Mit einem Lichtmikroskop aufgenommene Bilder von Schnitten durch die Katalysatoren. Links:
sprihimpragnierte Tmm Kugel. Mitte: sprihimpragnierte 2mm Kugel. Rechts: durchgetrankte

Tmm Kugel.
Tabelle 5.16 Charakterisierungsergebnisse der spriihimpragnierten und durchgetrankten Katalysatorkugeln.
. Schichtdicke  Dispersitat S!oez. Saure Zentren
Bezeichnung o Rutheniumgehalt 1
/um /% / Gew.% /mmol g

KAT_TBR_03
(1mm bespriiht) ca. 30 82 0.85 0.0064
KAT_TBR_04 )
(1mm getrankt) 102 0.92 0.0054
KAT_TBR_05 ca. 130 79 . 0.0059

(2mm bespriiht)

Die Ergebnisse der CO-Chemisorption zeigen eine hohere Dispersitdt des durch Trankung als
Vollkatalysator praparierten Katalysators, sodass hier von kleineren Ruthenium-Partikeln auf
der Trageroberflache ausgegangen werden kann. Da die Adsorptionsstochiometrie von CO bei
sehr kleinen Partikeln allerdings stark von einem 1:1 Verhiltnis abweichen kann, ist hier mit
einer grof3eren Unsicherheit zu rechnen. Die Bestimmung des spezifischen Rutheniumgehalts
der Katalysatoren, die nach den beiden unterschiedlichen Methoden prapariert wurden, zeigt,
dass beide Methoden vergleichbare Beladungen erreichen. Auch die sauren Zentren, die mittels

NH3-TPD-Messungen bestimmt wurden, zeigen nur geringe Unterschiede.

5.3.2 Einfluss von Flussigkeitsfehlverteilungen

In Experimenten fiel bei einigen Katalysatoren eine teilweise lange Einlaufphase des Reaktors
auf, wobei die Aktivitdt oftmals innerhalb kurzer Zeit stark anstieg. Teilweise wurde dieses

Verhalten ebenfalls bei einem schnellen Wechsel des Reaktordrucks ausgelost.

Dieses Verhalten deutet auf eine ungleichmal3ige Fliissigkeitsverteilung hin, was ein bekanntes
Problem bei Rieselbettreaktoren darstellt. Hierbei kann es beispielsweise zu einer Rinnsal-
Bildung kommen, die zu einer unvollstdndigen Nutzung des Katalysators fithrt. Um diesem
Problem entgegenzuwirken, wird in der Praxis die Katalysatorschiittung mit der Eduktlosung

geflutet, um eine vollstdndige Benetzung zu erreichen. Abbildung 5.32 zeigt den Einfluss einer

90



solchen Vorbenetzung auf verschiedene Katalysatoren. Die Umsédtze sind bei einer
Vorbenetzung in den meisten Fillen deutlich hoher und sind bei Variation der Bedingungen

deutlich stabiler, was die vorangegangene These der Vorzugstromung unterstiitzt.
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Abbildung 5.32 Umsétze und Selektivitdten bei vorbenetzter und nicht vorbenetzter Katalysatorschiittung.
Bedingungen: A: Nicht vorbenetzt, direkt nach Start; B: Nicht vorbenetzt, nach
Parameterwechsel; C: Vorbenetzt nach Start; 140°C, 30 bar Hz, 1 mL/min 0.51 mol L' FA in
Wasser.

Die experimentellen Ergebnisse im folgenden Kapitel sind aus diesem Grund mit vorbenetzten
Katalysatoren durchgefiihrt worden, wobei regelméflig Referenzbedingungen eingestellt und
getestet wurden. Diese Messungen zeigen, dass trotzdem besonders bei den grof3eren 2mm
Kugeln ungleichméRige Fliissigkeitsverteilungen beispielsweise durch Bildung von Rinnsalen
oder Hysterese-Effekte (siehe Kapitel 2.3) auftreten konnen, die in der Regel aber unterhalb 10

Prozentpunkten im Umsatz liegen und die Selektivitdten nur geringfiigig beeinflussen.
5.3.3 Einfluss der Prozessparameter und Katalysatorgeometrie

Um den Einfluss der Katalysatorgeometrie sowie Prozessparameter zu untersuchen, kommen
an dieser Stelle kugelféormige Katalysatoren zum Einsatz. Diese bilden im Gegensatz zu
Zylindern oder Granulat eine sehr regelméRige Packungsstruktur aus, sodass die
Katalysatorschiittung klarer definiert ist. Bei Einsatz dieser Katalysatoren im Rieselbettreaktor
zeigen sich teilweise deutliche Unterschiede in der Selektivitiat sowie Aktivitiat. Im Vergleich zu
Riihrkesselversuchen, in denen mit diesem Katalysator (in Pulverform) Selektivitdten von bis

zu 23% erreicht werden konnten, lassen sich mit bis zu 31% deutlich hohere Selektivitiaten zu
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1,2-Pentandiol erreichen. Tabelle 5.17 gibt hierzu eine Ubersicht iiber die jeweils hochsten

Selektivitdten, die mit den Katalysatoren in den durchgefiihrten Experimenten erreicht werden

konnten.
Tabelle 5.17 Hochste erreichte THFA oder 1,2-Pentandiol-Selektivitat der getesteten Katalysatoren und die
zugehdrigen Betriebspunkte.
Bezeichnung Max.S/ % X/ % Bedingungen
1mm Schale THFA: 77 53 30bar H,, 100°C, 1 ml min”' 10 NL h"!
2 mm Schale THFA: 74 28 30bar Hz, 100°C, 1 ml min' 10 NL h'
1 mm Voll THFA: 87 55 30bar H,, 100°C, 1 ml min' 10 NL h”'
1mm Schale 12-PeD: 28 87 20bar H,, 160°C, 1 ml min' 10 NL h”'
2 mm Schale 12-PeD: 31 91 20bar H,, 160°C, 1 ml min' 10 NL h”'
1 mm Voll 12-PeD: 19 92 20bar H,, 160°C, 1 ml min' 10 NL h”'

Die moglichen Ursachen fiir die gesteigerte Selektivitdt zu 1,2-Pentandiol werden in diesem
Kapitel angesprochen und insbesondere in Kapitel 5.4.2 simulationsunterstiitzt eingehender
untersucht und diskutiert. Auffallig ist, dass die maximal erreichten Selektivitdten bei Einsatz
der schalenférmigen Katalysatoren &dhnliche Werte zeigen, wohingegen beim vollstindig
durchgetriankten Katalysator grofdere Unterschiede auftreten. Der durchgetrankte Katalysator
begiinstigt deutlich die Hydrierung von Furfurylalkohol zu Tetrahydrofurfurylalkohol.
Unterschiede ergeben sich ebenfalls bei der Aktivitat der Katalysatoren, die jedoch stark von

den Prozessparametern abhingig ist, deren Einfluss im Folgenden genauer diskutiert wird.
Temperatur

Wie schon die Riihrkesselversuche gezeigt haben, hat die Temperatur einen grof3en Einfluss auf
die Selektivitdat der Reaktion. In den Experimenten wird die Temperatur des Reaktormantels
auf den gewiinschten Sollwert geregelt. Innerhalb des Reaktors bilden sich dann sowohl axiale
als auch radiale Temperaturgradienten aus, da die Fliissigkeit am Kopf des Reaktors mit
Raumtemperatur zugefiihrt wird und sich erst beim Herabrieseln im Reaktor erwarmt (siehe
Abbildung 5.33). Zudem ist die Heizleistung und Isolierung des Reaktors an den Reaktorenden

schwicher, sodass dort auch ohne Fliissigkeitsstrom Temperaturgradienten existieren.
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Abbildung 5.33 Temperaturprofil im Rieselbettreaktor fiir unterschiedliche Manteltemperaturen bei 1 mL min-!
Wasser. Der graue Bereich markiert die Position der Katalysatorschiittung innerhalb des
Reaktors.
Um den Einfluss der Temperaturgradienten zu verringern, wurde der Katalysator so innerhalb
des Reaktors platziert, dass die Katalysatorschiittungstemperatur anndhernd der
Manteltemperatur entspricht. Abbildung 5.34 zeigt die Abhéngigkeit der Hauptprodukt-
Selektivitdten von der Manteltemperatur. Hohere Temperaturen fiihren auch hier zu einer
hoheren Selektivitdt zu 1,2-Pentandiol, wobei die Selektivitit zu THFA stetig abnimmt. Die

Selektivitit von  1,2-Pentandiol  durchlduft wieder ein Maximum, da die

katalysatorunabhédngigen Nebenreaktionen von den hoheren Temperaturen begiinstigt werden.
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Abbildung 5.34  Abhé&ngigkeit der Hauptprodukt-Selektivitdten im Rieselbettreaktor von der Temperatur des
Reaktormantels fiir verschiedene Katalysatoren. Reaktionsbedingungen: 30 bar, 1 mL min!
0.51 mol L' FA in Wasser, 10 NL h-' H2 10g Katalysator.

Auffallig ist auch hier das unterschiedliche Selektivititsmuster des durchgetrankten

Katalysators. Dieser zeigt zu Beginn eine hohere Selektivitit beziiglich THFA, die jedoch mit
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steigenden Temperaturen deutlich sinkt und sich den Werten der anderen Katalysatoren nihert.
Die Aktivitdt des getrdnkten Katalysators ist insbesondere bei niedrigeren Temperaturen mit
der des Schalenkatalysators bei gleichem Durchmesser vergleichbar. Dies deutet auf eine
hohere Sensitivitat des getrdnkten Katalysators auf sauerkatalysierte Nebenreaktionen hin. Dies
ist wahrscheinlich auf eine stirkere Polymerbildung im Inneren der getrdnkten
Katalysatorkugel zuriickfithren. Der Umsatz der 2mm grof3en Kugeln liegt auf einem deutlich
geringeren Niveau, was sowohl durch Stofftransportlimitierungen aufgrund der geringeren
spezifischen Kugeloberfliche der Schiittung verursacht werden kann, als auch durch eine
unterschiedliche Hydrodynamik. Eine zweifelsfreie Unterscheidung der Effekte ist an dieser
Stelle nicht moglich, weshalb hier auf die Ergebnisse der Simulationen in Kapitel 5.4.2

verwiesen wird.
Wasserstoffdruck

Auch der Wasserstoffdruck hat, wie in den Batch-Reaktor-Experimenten, einen Einfluss auf die
Selektivitdat und Aktivitdt der Katalysatoren. Da der Reaktor in einem Regime mit schwacher
Wechselwirkung zwischen Fliissig- und Gasphase betrieben wurde, haben die vom Druck
beeinflussten Groflen wie Gasdichte und Flussgeschwindigkeiten kaum Einfluss auf das
Stromungsbild im Reaktor, weshalb vor allem die Reaktionskinetik an dieser Stelle eine
entscheidende Rolle spielt. Wie Abbildung 5.35 zeigt, verschiebt sich, analog zu den
Riihrkesselreaktoren, die Selektivitit bei steigendem Druck von 1,2-Pentandiol hin zu
Tetrahydrofurfurylalkohol. Die Reaktion ldsst sich allerdings durch das hohe Katalysator-
/Edukt-Verhéltnis im Rieselbettreaktor bei niedrigeren Driicken, im Vergleich zu den
Riihrkesselversuchen, durchfiihren, ohne dass die Nebenreaktionen dominieren. Auch hier fallt
erneut das bei niedrigeren Driicken unterschiedliche Verhalten des getrankten Katalysators auf,
was auf die hohere Sensitivitit des Katalysators auf gebildete Nebenprodukte wie
Furfurylalkohol-Polymere hinweist. Der Umsatz der 2mm grofsen Kugeln liegt auch hier

deutlich unter dem der 1mm Kugeln und erreicht zudem bei hoheren Driicken ein Plateau.
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Abbildung 5.35 Abhéangigkeit der Hauptprodukt-Selektivitdten im Rieselbettreaktor vom Wasserstoffdruck fir
verschiedene Katalysatoren. Reaktionsbedingungen: 1 mL min-' 0.51 mol L' FA in Wasser, 10 NL
h' H2 10g Katalysator, 140°C.

Variation der Flussraten

Wie bereits erwdhnt, ist die Hydrodynamik eines Rieselbettreaktors von vielen Faktoren
beeinflusst. Da die Wechselwirkung zwischen Gas- und Fliissigphase gering ist und die
Gasphase aus reinem Wasserstoff besteht, hat die Variation der Gasphasengeschwindigkeit, wie

zu erwarten, nur einen geringen Einfluss auf Umsatz und Selektivitdten (siehe Abbildung 5.36).
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Abbildung 5.36  Abhéangigkeit der Hauptprodukt-Selektivitdten im Rieselbettreaktor von der Gasflussrate fur
verschiedene Katalysatoren. Reaktionsbedingungen: 30 bar H, T mL min-' 0.51 mol L' FA in
Wasser, 10g Katalysator, 140°C.
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Die Variation der Fliissigkeitsflussrate hat einen direkten Einfluss auf den Umsatz sowie einen
schwachen Einfluss auf die Selektivtiten, wie Abbildung 5.37 zeigt. Die Abhéngigkeit des
Umsatzes ergibt sich aus der Verdnderung der Verweilzeit, auf die im Rahmen der Modellierung

des Rieselbettreaktors in Kapitel 5.4.2 noch ndher eingegangen wird.
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Abbildung 5.37  Abhé&ngigkeit der Hauptprodukt-Selektivitaten im Rieselbettreaktor von der Flussigkeitsflussrate
fur verschiedene Katalysatoren. Reaktionsbedingungen: 30 bar, 0.51 mol L' FA in Wasser, 10 NL
h-' H2 10g Katalysator, 140 °C.

Die Abhéngigkeit der Selektivititen resultiert neben der Verdnderung der

Stofftransporteigenschaften durch eine gednderte Hydrodynamik im Reaktor zusitzlich auch

aus Temperaturunterschieden der Katalysatorschiittung. Da die Fliissigkeit dem Reaktor am

Eingang mit Raumtemperatur zugefiihrt wird und sich iiber den Reaktor hinweg aufheizt,

fiihren hohere Fliissigkeitsstrome zu stdrkeren Temperaturgradienten (siehe Abbildung 5.38),

die bis in die Katalysatorschiittung reichen koénnen. Die Temperatur-Unterschiede sind

allerdings aufgrund der gewahlten axialen Position des Katalysators vergleichsweise gering.
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Abbildung 5.38 Temperaturverteilung innerhalb des Rieselbettreaktors flir verschiedene Flissigkeitsstréme. Der
graue Bereich markiert die Position der Katalysatorschittung innerhalb des Reaktors. Die
gestrichelte Linie markiert die Manteltemperatur von 140°C.

5.3.4 Desaktivierung

Die Katalysatorleistung ist auch im kontinuierlichen Betrieb von Desaktivierung betroffen. Da
die Polymerbildung zu einem Grof3teil die Desaktivierung verursacht, hangt diese stark von den
gewdhlten Betriebsbedingungen ab. Abbildung 5.39 zeigt den zeitlichen Verlauf der
Konzentrationen iiber die Laufzeit des Rieselbettreaktors hinweg im Falle ungiinstig gewéhlter
Betriebsbedingungen, die zur verstdrkten Bildung von Furfurylalkoholpolymer fiihren.
Wiéhrend der Bildung von Polymer wird ein Grol3teil aus dem Reaktor herausgespiilt, sodass
sich dieses nur langsam ablagert. Allerdings fiihren die Ablagerungen zu einer vermehrten
Polymerisation, was sich in der sinkenden Stoffmengenbilanz zeigt. Die Konzentrationen der

Hauptprodukte nimmt hingegen nur in geringem Male ab.
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Abbildung 5.39  Konzentrationen der Hauptkomponenten der Reaktionslésungen Uber die Laufzeit des Reaktors
(time on stream) unter ungiinstigen (links, Reaktionsbedingungen: 10 bar Hz, 1 mL min-!
0.51 mol L' FA in Wasser, 10g KAT_TBR_01, 150°C) oder glinstigen(Reaktionsbedingungen:
20 bar Hz, 1 mL min"' 0.51 mol L' FA in Wasser, 10g KAT_TBR_01, 150°C) Bedingungen.

Werden die Reaktionsbedingungen so gewdhlt, dass Vollumsatz erreicht wird und die
Polymerisation nur in geringem Mal3e auftritt, so zeigt sich ein stabiles Verhalten des Reaktors.
Das rechte Diagramm in Abbildung 5.39 zeigt die Konzentrationsverlaufe fiir einen solchen Fall.

Die Wahl der Reaktionsparameter ist somit von grol3er Bedeutung fiir die Stabilitédt des Betriebs.

98



5.4 Modellierung des Rieselbettreaktors

Die Modellierung des Rieselbettreaktors wurde sowohl mit Hilfe einfacher Response-Surface-
Modelle auf Basis von statistischen Versuchspldnen durchgefiihrt, als auch mittels komplexer
Bilanzgleichungs-Modelle, die mittels der Finite-Element-Methode gelost werden. Die
Response-Surface-Modelle erlauben eine schnelle Ubersicht iiber den Einfluss der variierten
Parameter auf Zielgroflen wie Umsatz oder Selektivitit, lassen aber nur bedingt
reaktionstechnische Einblicke zu. Mit Hilfe der auf den Bilanzgleichungen basierenden Modelle
lassen sich nach der Validierung verschiedene weitere Einflussfaktoren variieren und deren
Einfluss vorab abschétzen. Allerdings sind diese Modelle deutlich komplexer und bendétigen

zudem zuvor bestimmte kinetische Modelle zur Beschreibung der Reaktion.

5.4.1 Response-Surface-Modelle

Fiir den Rieselbettreaktor wurden zwei Versuchspldne in der Software Design Expert (Stat-
Ease) erstellt, wobei zwei verschiedene Katalysatoren zum Einsatz kamen. Versuchsplan 1
wurde mit einem kommerziellen Katalysator 2Ru/Al,Os durchgefiihrt, der eine zylindrische
Form (dpeier = 3.18mm) aufwies. In Versuchsplan 2 kam ein Katalysator mit 1 Ma-% Ruthenium
zum Einsatz, der auf unregelmif3ig geformten Aluminiumoxidpartikeln (d = 1mm) prépariert
wurde. Fiir beide Versuchspldne wurden die Faktoren Temperatur, Druck, Volumenstrom der
Fliissigkeit berticksichtigt, wobei in Versuchsplan 1 zusatzlich der Volumenstrom der Gasphase

variiert wurde.
Versuchsplan 1 (Zylindrische Pellets)

Der erste Versuchsplan enthélt 15 Modellpunkte, 4 Zentrumspunkte, 2 Lack-of-Fit-Punkte sowie
drei zusitzliche Versuche, um den Versuchsplan gleichmif3ig auf 4 Blocke zu unterteilen.
Tabelle 5.18 zeigt die Faktorstufen des ersten Versuchsplans, die getesteten

Versuchsbedingungen sind im Anhang zu finden.

Tabelle 5.18 Stufen der in Versuchsplan 1 variierten Faktoren.
Stufen Tmantet / °C p / bar Vi / mL min™ Vu2/ NLh?
Minimal 110 15 0.5 5
120 22.5 1 8.75
Zentrum 130 30 2 12.5
140 37.5 3 16.25
Maximal 150 45 5 20
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In Abbildung 5.40 sind die Ergebnisse nach der Anpassung der Modelle gezeigt. Die
Paritatsplots zeigen, dass die untersuchten Grol3en im Modell gut wiedergegeben werden. Ein
Einbruch der wiedergefundenen Stoffmenge bei hoheren Temperaturen wird im Vergleich zu
den Batch-Reaktorversuchen nicht in derartigem Ausmalf beobachtet, was zum einen in der aus
Sicherheitsgriinden maximalen Manteltemperatur von 150°C begriindet liegt, zum anderen
auch in dem deutlich hoheren Katalysator-/Edukt-Verhéltnis, was die durch Ruthenium

katalysierten Reaktionen gegeniiber den sauer katalysierten begiinstigt.

Um die Qualitdit der Response-Surface-Modelle bei der Interpolation im untersuchten
Parameterraum zu {iberpriifen, wurden weitere Versuchsbedingungen getestet, die nicht in der
Anpassung enthalten waren. Die Parititsplots dieser Experimente im Vergleich zum Modell sind
in Abbildung 5.41 gezeigt. Hier zeigt sich, dass die qualitativen Trends im Modell meist gut
wiedergegeben werden, bei quantitativen Aussagen allerdings grof3ere Fehler hingenommen
werden miissen. Eine Extrapolation ist aufgrund der einfachen Modellstruktur wenig
zielfithrend, da keine physikalischen Phdnomene erfasst werden, sondern lediglich empirische

Modellparameter angepasst werden.

Um eine mogliche Desaktivierung des Katalysators ndher zu untersuchen, wurden
Langzeitversuche iiber jeweils einen Tag bei gleichbleibenden Bedingungen hinweg
durchgefiihrt, um den Einfluss dieser Prozesse abschétzen zu konnen. Die Ergebnisse dieser
Versuche sind in Abbildung 5.42 gezeigt. Hierbei wird bei 150°C keine Abnahme des Umsatzes
beobachtet, jedoch zeichnet sich eine schwache Abnahme der 1,2-Pentandiolselektivitidt in den
Messdaten ab. Selbst bei einer erh6hten Manteltemperatur von 170°C, bei der desaktivierende
Prozesse wie die Ablagerung von Furfurylalkohol-Polymeren auf dem Katalysator starker
auftreten sollten, ist zu Beginn keine Desaktivierung zu erkennen. Erst nach fast 23h beginnt
eine langsame Abnahme des Umsatzes, die wahrscheinlich auf die beginnende Desaktivierung

des Katalysators zuriickzufiihren ist.
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Abbildung 5.42 Umsatz sowie Selektivitat der Hauptprodukte im Langzeittest. Bedingungen: 10g KAT_TBR_02,
pH2 = 20bar, Vr = 2.3mL min~, VGas = 10 NL h™".

Versuchsplan 2 (Granulat)

Da sich im ersten Versuchsplan zeigte, dass der Gasvolumenstrom kaum Einfluss auf die

Aktivitat oder Selektivitdt des Katalysators hat, wird dieser bei einem konstanten Wert von 10

NL h! gehalten und nicht variiert. Damit verringert sich die Anzahl der nétigen Versuche noch

einmal stark. Tabelle 5.19 gibt die Faktorstufen der drei variablen Parameter des zweiten

Versuchsplans an.

Tabelle 5.19 Stufen der in Versuchsplan 1 variierten Faktoren. (Vi2 = 10 NL h')
Stufen Twmantel / °C p / bar Vi / mL min!
Minimal 100 10 0.5
120 20 1
Zentrum 140 30 2
160 40 3
Maximal 180 50 5
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Abbildung 5.44  Paritatsplots der Validierungsexperimente fiir Versuchsplan 2 des Rieselbettreaktormodells. Die
Bedingungen der Testversuche sind im Anhang zu finden.

5.4.2 Modelle auf Basis von Bilanzgleichungen

Die Modellierung eines Rieselbettreaktors auf Basis von Bilanzgleichungen bietet Vorteile
gegeniiber einfacheren Modellen, da physikalische Zusammenhinge beriicksichtigt werden
konnen. Gleichzeitig erfordert dies eine moglichst genaue Kenntnis der im Reaktor ablaufenden
Prozesse beim Stoff-, Impuls- und Wérmetransport, was gerade bei einem so komplexen
Reaktorsystem wie dem Rieselbettreaktor eine Herausforderung darstellt. Die Modellierung
erfolgt in COMSOL Multiphysics 5.2 (COMSOL AB) wobei nur Testsysteme mit kugelférmigen
Formkorpern herangezogen werden, da sich dort regelméf3ige Kugelpackungen ausbilden und
die Anzahl an Fehlordnungen vergleichsweise gering ist. Zudem bietet die Kugelsymmetrie
Vorteile bei der Modellierung des intrapartikuldren Stofftransports und hilft so den

Rechenaufwand zur Losung der Modelle zu verringern.

Viele der in der Literatur vorhandenen Korrelationsgleichungen sind anhand von Daten fiir
deutlich groflere Reaktorsysteme mit meist ebenfalls hoheren Fliissigkeits- und Gasstromen
parametrisiert worden. Im Folgenden werden daher =zunichst die Modelle und
Korrelationsgleichungen anhand ausgewéhlter Experimente an Modellsystemen ohne Reaktion
getestet und bewertet. In Anschluss daran wird die Modellierung anhand von Katalyse-

Experimenten unter Reaktionsbedingungen getestet.

Verweilzeitverhalten und dynamischer Holdup

Der Stofftransport und damit auch die Hydrodynamik haben Einfluss auf den Betrieb des
Reaktors. Besonders in mehrphasigen Reaktoren wie den Rieselbettreaktoren ist der
Stofftransport und somit auch die Verweilzeitverteilung sehr komplex. Um den Einfluss des
intrapartikuldren Stofftransports von den ibrigen Transportprozessen zu trennen, werden
zunachst nicht-porése Formkorper aus unterschiedlichen Materialen (Glas, Zirkonoxid, Stahl)

und GroRen getestet.
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Nicht-pordse Formkorper

Anhand von Puls-Experimenten, die in Abbildung 5.45 gezeigt sind, wird dabei der Einfluss auf
das Verweilzeitverhalten ndher untersucht. Als Tracer wird eine Tetrahydrofurfurylalkohol-
Losung (0.5 mol/L) verwendet, die am Eingang pulsformig aufgegeben wird (Details siehe
Experimentalteil). So zeigt sich, dass nicht nur die Grofle der Formkorper Einfluss auf das
Verweilzeitverhalten hat, sondern ebenfalls das Material, aus dem die Formkorper bestehen. So
zeigen beispielsweise Stahlkugeln eine signifikant geringere Verweilzeit im Vergleich zu
Glaskugeln. Die Verweilzeitverteilung wird bei der Verwendung von nicht-porésen
Formkorpern durch den Fliissigkeitsholdup maf3geblich beeinflusst. Dabei hat der dynamische
Holdup in erster Linie Einfluss auf die hydrodynamischen Verweilzeiten, wahrend der statische
Holdup den Anteil an ldngeren Verweilzeiten erhoht, was sich in Form von einem Ausklingen

der Verweilzeitkurven zeigt.
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- 1 A 7r0, 0.7mm
- v Glas 0.5mm
20.30 7 Stahl 2mm
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Abbildung 5.45 Konzentrationsverlauf der Tracerexperimente bei Verwendung unterschiedlicher nicht-pordser
Formkorper. Bedingungen: Flissigkeit (Wasser) 1ml/min; Gas (Argon) 10 ml/min, Tracer: THFA
0.5 mol L. Die durchgezogenen Linien zeigen die simulierten Tracerexperimente nach der
Anpassung.
Zur Beschreibung von Verweilzeitverteilungen finden haufig axiale Dispersionsmodelle
Anwendung, da diese einen vergleichsweise geringen Rechenaufwand erfordern und sich daher
fiir den Einsatz von Parameterschitzern eignen. Da aus diesem Modell allerdings als Losung
eine symmetrische Verweilzeitverteilung resultiert, in den Kurven jedoch ein mehr oder weniger
starkes Tailing zu beobachten ist, muss das Modell noch um die Bilanzierung der statischen
Phase erweitert werden, wobei der Stoffaustausch zwischen beiden Phasen zugelassen wird.
Die anzupassenden Parameter sind somit der Anteil der dynamischen Phase (Holdup), der

Austauschkoeffizient zwischen diesen beiden Anteilen sowie der axiale Dispersionskoeffizient.
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Der statische Holdup wird mittels der Korrelationsgleichung von Saez und Carbonell™*3! (siehe
Kapitel 4) abgeschitzt. In Abbildung 5.45 sind die berechneten Konzentrationsverldufe nach

der Anpassung mittels durchgezogenen Linien gezeigt.

Der dynamische und statische Holdup wurde ebenfalls {iber eine gravimetrische Methode

bestimmt, deren Ergebnisse in Abbildung 5.46 zu finden sind.
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Abbildung 5.46  Gravimetrisch ermittelter dynamischer Holdup bei Variation der Flissigkeitszufuhr unter
konstantem Gasfluss (Stickstoff 10 mL min-').

Werden die Ergebnisse beider Methoden verglichen (siehe Tabelle 5.20), so zeigt sich, dass der
gravimetrisch bestimmte Holdup etwas niedriger ist im Vergleich zu dem Wert der
Parameterschitzung auf Basis der Verweilzeitverteilungen. Dies deutet darauf hin, dass unter
Flussbedingungen wohl ein Teil des statischen Holdups ebenfalls an dem dynamischen

Transport teilnimmt, was sich gravimetrisch nicht erfassen lasst.

Tabelle 5.20 Vergleich der gravimetrisch ermittelten Holdup-Werte mit den angepassten Parametern aus den
Tracer-Experimenten.
Schiittung gravimetrisch Tracer
Glas Tmm 0.051 0.074
ZrO, 0.7mm 0.062 0.083
Glas 0.5mm 0.086 0.107

In den Messungen féllt deutlich der niedrige Holdup der Stahlkugeln auf, der sich sowohl in
der kurzen Verweilzeit als auch den gravimetrischen Messungen zeigt. Dies lasst sich
wahrscheinlich auf den signifikant hoheren Kontaktwinkel zwischen Wasser und Stahl

zuriickfiihren, was zu einer geringeren Benetzung der Formkorper fiihrt. Gleichzeitig erhoht
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diese auch die Wahrscheinlichkeit der Bildung von Rinnsalen innerhalb der Schiittung. Die
Stahlkugeln wurden in den Katalyse-Experimenten zur Fixierung der Katalysatorschiittung
innerhalb des Reaktors genutzt und bieten an dieser Stelle den Vorteil, dass aufgrund der
kurzen Verweilzeit dort die vom Katalysator unabhédngigen Nebenreaktionen nur in geringem

Malle auftreten.

In der Literatur findet sich eine grof3e Anzahl empirischer und semi-empirischer Modelle zur
Beschreibung des Holdups. Sollen bei der Modellierung dynamische Effekte (z.B. bei der
instationdren Betriebsfithrung eines Rieselbettreaktors) oder Fehlverteilungen der Fliissigkeit,
wie sie in groRen Reaktoren auftreten konnen, beriicksichtigt werden, so werden Modelle auf
Basis von Impulsbilanzgleichungen benétigt, wie das Modell von Saez und Carbonell™'*3! (siehe
Kapitel 2.4.3).

In der Nédherung eines eindimensionalen Modells ldsst sich diese Bilanz relativ einfach
numerisch 16sen und wird in Abbildung 5.47 mit den gravimetrischen Messungen anhand der

unporosen Formkorper verglichen.
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Abbildung 5.47 Vergleich des gravimetrisch bestimmten Holdup mit der Vorhersage des eindimensionalen
Modells von Saez und Carbonelll'"31.

Hier zeigt sich eine gute Ubereinstimmung des Modells von Saez und Carbonell mit den
Experimenten fiir Glas und Zirkonoxid. Stahlkugeln weichen stark ab, da diese aufgrund ihrer
Oberflacheneigenschaften ein anderes Benetzungsverhalten zeigen. Materialeigenschaften der

Formkorper werden in den meisten bislang veroffentlichten Holdup-Korrelationen nicht
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beachtet. Haufig werden Materialien mit guten Benetzungseigenschaften beziiglich Wasser

eingesetzt, sodass mit Abweichungen fiir Stahl zu rechnen ist.

Mit Hilfe dieses Modells lasst sich die variable Porositdt der Schiittung zur Wand hin
beriicksichtigen. Abbildung 5.48 zeigt den Vergleich des mittleren Holdups mit und ohne
Porosititsvariation in Wandnéhe fiir Imm und 2mm Kugeln. Es zeigen sich insgesamt eine

geringe Abweichung des mittleren Holdups.
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Abbildung 5.48 Vergleich der berechneten Werte fiir den dynamischen Holdup unter Verwendung eines

eindimensionalen Modells oder zweidimensionalen Modellen mit oder ohne variabler Porositat in
Wandnahe.

Neben der Porositdtsvariation lassen sich mit Hilfe dieses Modells auch instationére
Betriebsweisen der Reaktoren simulieren, wie die Experimente von Giakoumakis et al.['”3). Mit
zunehmender Verweilzeit im Reaktor verdndern die Holdup-Profile ihre Form und somit auch
die hydrodynamischen Eigenschaften in diesen Regionen. Solchen Betriebsweisen kommt in
Zukunft eine zunehmende Bedeutung zu, da durch den Wechsel von hoher und niedriger
Fliissigkeitsbelastung unter bestimmten Umstdnden die Leistung des Reaktors gesteigert

werden kann. Bislang war es jedoch nur schwer moglich dies per Simulation nachzuvollziehen.

Porose Formkérper

Die in der Katalyse eingesetzten Formkorper haben eine porose Struktur, um die Oberfléche,
auf der das Aktivmaterial aufgebracht werden kann, zu vergrof3ern. An dieser Stelle werden die

pordsen Aluminiumoxidkugeln getestet, die auch in den Katalyse-Experimenten zum Einsatz
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kamen. Zunachst werden in Abbildung 5.49 die Ergebnisse der gravimetrischen Bestimmung

mit den Vorhersagen des Modells nach Saez und Carbonell miteinander verglichen.

0.3
® 1mm (Al,O, pords) 1mm (Saez&Carbonell)
A 166 (AlL,O, poros) —— 1.66mm (Saez&Carbonell)
1 v 2.28 (Al,0, poros) —— 2.28 (Saez&Carbonell)
0.2 4

Dynamischer Holdup / -

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Volumenstrom Fliissigkeit / ml min

Abbildung 5.49 Vergleich des gravimetrisch Bestimmten Holdups mit der Vorhersage des eindimensionalen
Modells von Saez und Carbonelll''3! fir porése Formkdorper.

Hier zeigen sich fiir die kleineren Kugeln von 1mm Durchmesser eine gute Ubereinstimmung,
wohingegen grollere Kugeln von den Modellvorhersagen abweichen. Grund hierfiir kann
moglicherweise eine unvollstdndige Benetzung der Formkorper und die damit verbundene
starkere Bildung von Rinnsalen sein. Im weiteren Verlauf werden, um die Abweichungen in der
Verweilzeit durch den Holdup zu minimieren, die gravimetrisch bestimmten Holdup-Werte in

den Modellen verwendet.

Der statische Holdup kann bei porésen Kugeln nicht mehr direkt ermittelt werden, da dieser
nicht vom internen Holdup, der sich durch das Porensystem ergibt, unterschieden werden kann.
So lasst sich damit aber auch gleichzeitig nicht der interne Holdup iiber diese Methode
bestimmen, sodass auf andere Methoden, wie der Bestimmung des Porenvolumens durch

Quecksilber-Porosimetrie, zuriickgegriffen werden muss.

Die Verweilzeitmessungen wurden mit verschiedenen Fliissigkeitsbelastungen sowie
unterschiedlichen Schiitthohen durchgefiihrt, da die Verweilzeitverteilungen teilweise sehr
breit sind und ein Kompromiss zwischen Messfrequenz und den zu messenden Tracer-
Konzentrationen getroffen werden musste. Abbildung 5.50 zeigt die Ergebnisse der

Experimente jeweils fiir 10g und 30g der entsprechenden Schiittung.
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Abbildung 5.50 Vergleich der Tracer-Verteilung am Reaktorausgang fiir verschiedene pordse Formkorper,
Flissigkeitsraten und Schiittungmengen.

Auch an dieser Stelle kommt zur Reduktion der Rechenzeit ein eindimensionales Modell zum
Einsatz. Um den intrapartikuldren Stofftransport zu beriicksichtigen, wird das mit Wasser
gefiillte Porenvolumen als weiterer Bilanzraum beriicksichtigt. Hierzu wird, im Fall von Kugeln,
durch deren hohe Symmetrie mit dem Kugelradius nur eine zusétzliche Dimension bendtigt, da
die winkelabhdngigen Grof2en nicht beachtet werden miissen. An der Kugeloberfldche wird ein
Stofftransportwiderstand angenommen, der iiber einen Stoffiibergangskoeffizienten und die
spezifische Austauschflache beschrieben wird (siehe Kapitel 2.4.3). Zusétzlich werden nun
intrapartikuldre  Diffusionskoeffizienten = bendétigt, wobei meist die molekularen
Diffusionskoeffizienten mittels der Porositit und der Tortuositdt Kkorrigiert werden. Die
Bestimmung der Porositét ist mittels Physisorptions- oder Quecksilber-Porosimetrie-Methoden
zugénglich, jedoch ist die Bestimmung der Tortuositit deutlich schwieriger. Es existieren in der
Literatur derzeit keine Modelle, um die Tortuositét a priori mit zufriedenstellender Genauigkeit
zu bestimmen. Zudem kann diese iiber einen weiten Bereich von ca. 1-12 variieren, sodass die
Tortuositit meist nur sehr ungenau bestimmt werden kann."'’# Genaue Bestimmungen mittels

NMR-Experimenten sind sehr aufwendig und noch keine standardisierte Methode. Die
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Tortuositit wird in den Simulationen mit einem Wert von 3 abgeschétzt, der im Wertebereich
technischer Katalysatoren liegt und in den simulierten Verweilzeitkurven eine gute
Ubereinstimmung zeigte. Simulationen zeigen, dass der Einfluss der Tortuositit vergleichsweise
moderat gegeniiber dem Stoffaustauschkoeffizienten ist. Daneben haben ebenfalls der axiale
Dispersionskoeffizient, der statische und dynamische Holdup auf das Verweilzeitverhalten
einen Einfluss. Wie sich bereits an den signifikant breiteren Antwortsignalen, sowie deutlich
gegeniiber der hydrodynamischen Verweilzeit verzogerten Tracer-Konzentrationsmaxima der
porosen Formkorper zeigt, ist die Verweilzeitverteilung vor allem durch den intrapartikuldren
Stofftransport gepragt, sodass Parameter, wie der statische und dynamische Holdup sowie
Stoffiibergangskoeffizienten zwischen dynamischer und statischer Phase, daher nur eine
deutlich geringere Rolle im Vergleich zu unporosen Kugeln spielen. Um die Anzahl an
Parametern zu verringern, wird der dynamische Holdup in dem Modell auf den jeweils

experimentell gravimetrisch bestimmten Wert festgesetzt. Der statische Holdup wird mittels der

Korrelation von Saez und Carbonell™'® bestimmt.
Tabelle 5.21 In den Simulationen verwendete Werte oder Korrelationsgleichungen zur Beschreibung des
Stofftransportes.
Parameter Gleichung Quelle
1 S d
. Es_tat — aez un
Statischer Holdup o =20 + 096y, Carbonelll13]
1Imm 2mm
1 mL min’! 0.0656 0.045 £ ]
! Xperimente
Dynamischer Holdup 2mb m!n_l 0.0820 0.057 (Gravimetrische
3mL m!n 0.0934 0.065 Bestimmung)
4 mL min? 0.1024 0.073
5 mL min? 0.1102 0.078
" 0.93
Axiale Dispersion Daxrites = 1.25 - (dp)0'73 . (M) Liles et al.['34
Edyn
Stoffaustausch 048c.033 Di
NN k;c = 4.25Re,*°Sc">° . — [143]
Flssigkeit-Katalysator Ls P d, Tan etal
0.46
ke -ag, = 0.33-10% - Dy, - d—R
Stoffaustausch GL - ¥6L — & 2 \d, (175]
Gas-Flussigkeit 0.14 Lange et al.
9 ) (pliq 'uliq,sv> . §c05
- H2
NEl
Tortuositat T=3 Abgeschatzt

Die hiermit berechneten Konzentrations-Zeit-Verlaufe sind in Abbildung 5.51 gezeigt und
zeigen in den meisten Fillen eine gute Ubereinstimmung zwischen Simulation und Experiment.
Abweichungen bei hohen Volumenstromen und kurzen Schiittungshohen treten vor allem

durch die limitierte Messfrequenz im Experiment auf. In allen Féllen wird die deutlich erhohte
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Verweilzeit durch die Diffusion des Tracers in die porose Katalysatorkugel beschrieben, sodass

das Modell erfolgreich validiert werden konnte.
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1 ® 2ml
A 3ml
—— 1 mL min?
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Zeit / min Zeit / min

Abbildung 5.51 Vergleich der Tracer-Verteilung am Reaktorausgang fir verschiedene pordse Formkérper,
Flussigkeitsraten und Schiittungmengen.

In diesem Kapitel konnte gezeigt werden, dass das verwendete Modell die
Verweilzeitverteilungen und damit den Stofftransport in einem Rieselbettreaktor im
Labormaf3stab gut beschreiben kann. Da die Verweilzeit im Falle poréser Formkorper vor allem
durch den intrapartikularen Stofftransport geprdgt ist, bestimmen vor allem hiermit
verbundene Parameter die Verweilzeitverteilung. Die erforderlichen Parameter lassen sich
allerdings nur bedingt pradiktiv, anhand von Korrelationsgleichungen, bestimmen, da sich diese
teilweise sehr deutlich in den vorhergesagten Werten unterscheiden. Besonders
Stoffaustauschkoeffizienten, die eine wichtige Rolle in der Beschreibung der Verweilzeit
pordser Systeme spielen, unterliegen grof3en Unsicherheiten in der Vorhersage und sind daher

mit einem grolleren Fehler behaftet.
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Modellierung der Reaktion

Mit der Implementierung der Reaktionskinetik, die in den Batch-Reaktor-Experimenten
ermittelt wurde, wird das Modell um die Beschreibung der wichtigsten Hauptreaktionen
erweitert. Fiir die Hydrodynamik- sowie Stofftransportparameter werden die im
vorhergegangenen Kapitel beschriebenen Korrelationsgleichungen verwendet. Der
Stoffiibergang Gas-Fliissig konnte im Rahmen dieser Arbeit nicht in Experimenten untersucht
und validiert werden, sodass dieser Parameter nicht bestimmt ist. Die Abschédtzung dieses
Parameters ist nur sehr ungenau maoglich,"*%! da viele verschiedene Faktoren Einfluss nehmen,
die in den Korrelationsgleichungen nicht einheitlich erfasst sind. Wie Metaxas et al.[151152]
zeigen, werden die mittels bekannter  Korrelationsgleichungen  bestimmten
Stoffiibergangskoeffizienten im Falle von Laborreaktorsystemen signifikant unterschétzt. Die
Autoren fiihren dies darauf zuriick, dass fiir die Anpassung der Korrelationsgleichungen meist
unreaktive Systeme verwendet werden und so beispielsweise statische Fliissigkeitsbereiche mit
Gas sattigen konnen, was im Falle von reaktiven Systemen nicht passieren kann. Zudem sind
die Stoffiibergdnge meist fiir deutlich hohere Volumenstrome und gréRere Reaktoren
parametrisiert, sodass hier bei der Extrapolation Abweichungen auftreten kénnen. Russo et al.
[136] fiihren daher einen variablen Korrekturfaktor fiir Gas-Fliissig-Stoffiibergangskoeffizient-
Korrelationen in ihren Modellen ein.!'®® Im Rahmen dieser Arbeit wird eine analoge
Verfahrensweise gewahlt, da auch hier sonst die Stoffiibergangskoeffizienten zu niedrig
abgeschétzt werden. Fiir den Korrekturfaktor wurde ein Wert von 60 verwendet, bei dem die
beste Ubereinstimmung der Simulation mit den Experimenten gefunden wurde. Fiir die
Modellierung des Stofftransports von Gas in die Fliissigkeit werden Konzentrationen des
gelosten Gases verwendet. Im kinetischen Modell wird hingegen direkt der
Wasserstoffpartialdruck iiber der Fliissigphase verwendet. Da iiber das Henry-Gesetz der Druck
mit der Konzentration des gelosten Gases direkt verkniipft ist, ldsst sich aus der
Wasserstoffkonzentration ein relativer Partialdruck berechnen, der im kinetischen Modell

verwendet wird, um die Abhéngigkeit von der Wasserstoffkonzentration im Pellet zu erfassen.

Cyh.

* _ 2
P, =~ *DPn,
CH,GGW

Die Gleichgewichts-Konzentration an gelostem Wasserstoff wird iiber das Henry-Gesetz
bestimmt, wobei der Henrykoeffizient mit Hilfe der Gleichung von Ferandez-Prini"'!'! ermittelt

wird (siehe Kapitel 2.4.2).

Da das in COMSOL verwendete Modell bislang keinen zusatzlichen Stoffiibergang aus anderen

Phasen an der Partikeloberfliche zuldsst, werden in diesen Modellen die statischen
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Fliissigkeitsbereiche nicht erfasst. In den Simulationen im vorangegangenen Kapitel zeigte sich
nur ein geringer Einfluss dieser statischen Fluidbereiche auf die Verweilzeitverteilung, sodass
hier nicht mit grof3en Fehlern zu rechnen ist. Aus demselben Grund wird in den Simulationen
zudem eine vollstindige Benetzung der Katalysatoren angenommen, da das Modell keinen
direkten Austausch zwischen Gasphase und Katalysatoroberflache beriicksichtigt. Da der
Stofftransport an der trockenen Katalysatoroberflache direkt und nicht iiber die fliissige Phase
erfolgt, ist dieser in der Regel deutlich schneller. Moglicherweise fiihrt diese Annahme zur oben
beschriebenen Unterschiatzung des Stoffaustauschs, weshalb eine Unterscheidung dieser
Transportmechanismen in zukiinftigen Modellen sinnvoll ist. Abbildung 5.52 zeigt die
Ergebnisse der Simulationen im Vergleich zu den experimentellen Ergebnissen, die schon in

Kapitel 5.3.3 vorgestellt und diskutiert wurden.
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Abbildung 5.52  Vergleich der Druck-, Temperatur- sowie Flissigkeitsférderaten-Variation in den Experimenten im

Rieselbettreaktor und den durchgefiihrten Simulationen (Vollkatalysator: durchgezogene Linie,
Schalenkatalyator: gestrichelte Linie). Linke Spalte: Tmm, Rechte Spalte: 2mm;
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Die Simulationen konnen die gefundenen Trends in den Experimenten in den meisten Féllen
mit guter Genauigkeit wiedergeben und erfassen ebenfalls die Trends im Umsatzverhalten beim
Vergleich von 1mm und 2mm Kugeln. GréRere Abweichungen sind nur beim Vergleich mit der
Druckvariation im Falle von 2mm Kugeln zu beobachten, was moglicherweise durch
Fliissigkeitsfehlverteilungen im Reaktor und damit beispielsweise eine unvollstindige
Benetzung der Katalysatorpartikel zur Folge hat. Die Selektivititen beziiglich
Tetrahydrofurfurylalkohol =~ werden  fiir die mit Ruthenium-Nitrosylnitrat als
Vorlauferverbindung praparierten Katalysatoren (Schalenkatalysatoren) gut abgeschétzt,
wobei die Selektivitdt zu 1,2-Pentandiol vom Modell etwas hoher vorhergesagt wird. Mit dieser
Praparationsmethode wurde ebenfalls der in den Kinetikexperimenten verwendete
pulverformige Katalysator hergestellt. Der vollstindig getrdnkte Katalysator wurde hingegen
mit Ruthenium-Acetylacetonat als Vorlduferverbindung prapariert, um eine gradientenfreie
Belegung mit Ruthenium zu erreichen, was in diesem Fall zu den Abweichungen in der
Selektivitédt fithren konnte. Die Simulationen bestétigen insgesamt den Trend hoherer 1,2-
Pentandiolselektivititen beim Vergleich der FErgebnisse des Batch-Reaktors mit dem
Rieselbettreaktor. In den Simulationen zeigt sich, dass dies vor allem durch eine Limitierung
des  Wasserstoffstofftransports ~ verursacht ~ wird, @was zu lokal niedrigen
Wasserstoffkonzentrationen =~ am  Kkatalytisch-aktiven =~ Zentrum  fiihrt. Niedrige
Wasserstoffkonzentrationen begiinstigen aufgrund der Kinetik die Hydrogenolyse zu 1,2-
Pentandiol. Normalerweise fiihren niedrige Wasserstoffkonzentrationen in diesem Fall zu
insgesamt sehr niedrigen Reaktionsraten, weshalb die Polymerisationsreaktion stirker zum
Tragen kommt und in Konkurrenz tritt. Da jedoch eine groRe Menge Katalysator zur Verfiigung
steht, bleiben die Reaktionsraten hoch, sodass die Polymerbildung in den meisten Féllen
weitestgehend unterdriickt wird. Da jedoch die Polymerbildung im kinetischen Ansatz nur bei
geringen Konzentrationen an gebildetem Polymer parametrisiert wurde, kann das vorliegende
Modell Bedingungen mit einer hohen Konzentration von Polymer nicht genau erfassen. Aus
diesem Grund weicht das Modell vor allem in den Extrembereichen bei hohem Druck und hoher
Temperatur von den Experimenten stirker ab, da hier eine erhohte Bildung von polymeren

Verbindungen beobachtet wird.
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6 Zusammenfassung

Nachwachsende Rohstoffe spielen in der chemischen Industrie eine zunehmend gréRere Rolle,
weshalb deren effiziente Umsetzung von immer grof3erem Interesse ist. Die direkte Umsetzung
von Biomasse in Wertchemikalien ist aufgrund der komplizierten und stark variierenden
Zusammensetzung von Biomasse noch immer eine Herausforderung. Die schrittweise
Umsetzung von Biomasse iiber neue Plattformchemikalien bietet den Vorteil, dass bereits
industriell etablierte Prozesse fiir deren Produktion genutzt werden konnen. Speziell
Furanderivate, wie Furfural oder Furfurylalkhol, sind vielversprechende Kandidaten fiir solche
Plattformchemikalien, da eine grof3e Bandbreite an Wertprodukten aus deren Umsetzung
zuganglich sind. So lassen sich aus Furfurylalkohol durch ringoffnende Hydrogenolyse direkt

die Diole 1,2- sowie 1,5-Pentandiol erhalten.

Da bislang hédufig chromhaltige Kupferkatalysatoren in dieser Reaktion zum Einsatz kommen,
diese aber im Hinblick auf eine nachhaltige Gestaltung des Prozesses problematisch sind, sollten
alternative Katalysatorsysteme erforscht werden. Im Rahmen dieser Arbeit konnten chromfreie
Kupferkatalysatoren synthetisiert werden, die hohe Selektivititen sowohl beziiglich 1,2- als
auch 1,5-Pentandiol erreichen und somit eine vielversprechende Alternative darstellen. Mit
Isopropanol als Losungsmittel konnte zudem ein sowohl unter oOkologischen als auch
O0konomischen Aspekten guter Kompromiss gefunden werden. Besonders Kupferkatalysatoren,
die ein basisches Aluminium-Mischoxid als Trager verwenden, zeigen eine gute Leistung. Die
Selektivitdt zu den gewiinschten Pentandiolen konnte zudem deutlich durch den Zusatz von
Calciumoxid gesteigert werden. Die Ursache hierfiir konnte bislang nicht zweifelsfrei geklart
werden, da die Steigerung der Selektivitit moglichweise durch die wasserbindende Wirkung
von Calciumoxid oder dessen basische Eigenschaften verursacht wird. Der Katalysator sowie
das Calciumoxid konnen nach der Reaktion erfolgreich wiedereingesetzt werden, wenn diese

vor ihrem nichsten Einsatz durch Kalzination und Reduktion regeneriert werden.

Wiéhrend Kupferkatalysatoren in wéssrigen Medien nicht ausreichend stabil sind, stellt unter
diesen Bedingungen getrdgertes Ruthenium ein vielversprechendes Katalysatorsystem mit
hoher Aktivitat fiir die Umsetzung von Furfurylalkhol zu 1,2-Pentandiol dar. Furfurylalkohol
kann in Wasser jedoch sauerkatalysierte Polymerisationsreaktionen eingehen, die besonders bei
hohen Temperaturen durch die Autoprotolyse geférdert werden. Durch insitu-ATR-IR-
Spektroskopie konnte gezeigt werden, dass unter ungiinstigen Bedingungen bereits wahrend
der Reaktion diese Polymerisationsprodukte ausfallen und Ablagerungen auf Reaktor und
Katalysator bilden konnen. Der Wahl der richtigen Reaktionsbedingungen kommt somit bei

diesem Reaktionssystem besondere Bedeutung zu. Eine hohe Temperatur und ein niedriger
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Wasserstoffpartialdruck begiinstigen zwar die Selektivitit zu 1,2-Pentandiol gegeniiber
Tetrahydrofurfurylalkohol, jedoch tritt bei diesen Bedingungen die unerwiinschte
Polymerisation von Furfurylalkohol in Konkurrenz auf. Mit Hilfe von statistischer
Versuchsplanung (DOE) lassen sich mit vergleichsweise geringem experimentellem Aufwand
aussagekraftige Daten fiir die Parametrisierung einfacher empirischer Modelle generieren.
Diese Modelle sind jedoch an das jeweilige Reaktor- und Katalysatorsystem gebunden. Im
Rahmen dieser Arbeit konnte ein kinetisches Modell angepasst werden, das die auftretenden

Hauptreaktionen gut abbilden kann.

Interessanterweise zeigen Rutheniumkatalysatoren nur eine sehr geringe Selektivitit zu
1,5-Pentandiol. Dieses Diol ist jedoch aufgrund seiner Konfiguration von gro3em Interesse fiir
die Herstellung von Polymeren. Zudem ist Ruthenium als aktive Komponente in der Hydrierung
des Furanrings gegeniiber der Ringoffnung deutlich aktiver, was zu hohen Selektivititen an
Tetrahydrofurfurylalkohol fiihrt. Zwar ist Tetrahydrofurfurylalkohol auch ein Wertprodukt und
findet unter anderem als Losungsmittel Einsatz, jedoch begrenzt dieses die mogliche Ausbeute

an 1,2-Pentandiol deutlich.

Neben der Optimierung von Katalysatorsystemen und Reaktionsbedingungen kann auch die
geeignete Wahl der Reaktionsfithrung bzw. des Reaktors die Leistungsfdahigkeit eines Prozesses
steigern. Aufgrund der hohen Aktivitdt der Rutheniumkatalysatoren eignen sich diese sehr gut
fir den Einsatz in einem Rieselbettreaktor. Experimente mit einem Rieselbettreaktor im
Labormalfdstab zeigen teilweise deutlich gesteigerte Selektivititen im Vergleich zu
Experimenten im Batch-Reaktor. So lassen sich Selektivititen von {iber 30% beziiglich 1,2-
Pentandiol erreichen. Mit Hilfe der Modellierung des Reaktors konnte gezeigt werden, dass
diese Selektivitatssteigerung durch eine Stofftransportlimitierung von Wasserstoff
hervorgerufen wird, die zusammen mit dem hohen Katalysator zu Edukt-Verhéltnis zu den
hoheren 1,2-Pentandiol-Selektivititen bei gleichzeitig niedriger Polymerbildung fiihrt.
Mehrstiindige Experimente zeigten, dass ein stabiler Betrieb des Rieselbettreaktors moglich ist,

da die Bildung von polymeren Verbindungen unterdriickt werden kann.

Das im Rahmen dieser Arbeit erstellte reaktionstechnische Modell des Laborrieselbettreaktors
zeigt trotz der getroffenen Annahmen und Vereinfachungen eine gute Ubereinstimmung mit
den Experimenten. Jedoch gestaltet sich die Auswahl geeigneter Korrelationsgleichungen fiir
die Modellparameter als schwierig, was ebenfalls Worz in seiner Thesis als problematisch
feststellte.!'7®) Besonders fiir die Modellierung von Reaktoren speziell im Labormalistab, bei
denen in der Regel geringe Gas- und Fliissigkeits-Geschwindigkeiten auftreten, sind

vergleichsweise wenig Korrelationen vorhanden. Viele dieser Gleichungen sind grof3tenteils
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empirisch und konnen daher stark vom System oder Datensatz abhidngen, an dem diese
parametrisiert wurden. Oft unterscheiden sich die verfiigbaren Modelle zudem deutlich in der
Vorhersage, was die Auswahl zusitzlich erschwert. Besonders bei stofftransportlimitierten
Systemen, wie dies in dieser Arbeit der Fall ist, zeigen sich diese Probleme deutlich und konnten
nur durch die Verwendung eines Korrekturfaktors umgangen werden. Fiir Vorhersagen oder

den Scale-Up bedarf es daher weiterer Forschungsarbeiten.

Zusammenfassend zeigt sich, dass sowohl Ruthenium- als auch chromfreie Kupferkatalysatoren
vielversprechende Katalysatorsysteme fiir die Umsetzung von Furfurylalkohol zu Pentandiolen
darstellen. Wahrend Ruthenium vor allem durch seine hohe Aktivitidt besonders in wassrigen
Medien Vorteile aufweist und sich damit fiir den Einsatz im Rieselbettreaktor empfiehlt, bieten
Kupferkatalysatoren vergleichsweise hohe Selektivitdten, wobei jedoch deren geringe Aktivitét

hohe Verweilzeiten erfordert, sodass sich einfache Batchautoklaven anbieten wiirden.
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7.1.2 Abkiirzungsverzeichnis

Physikalische Gro3en

Formelzeichen Bezeichnung Einheit

Ki Adsorptionskonstante modellabhdngig
Ea Aktivierungsenergie J mol”
kai/Ls Austauchkoeffizient mol m2 s
0 Bedeckungsgrad -

rho Dichte kg m3

D Diffusionskoeffizient m? s’

p Druck Pa

d Durchmesser m

g Erdbeschleunigung 9.81 ms?
EG EtvOs-Zahl -

Ga Galileo-Zahl -

u Geschwindigkeit m s’

K2 Henry-Koeffizient Wasserstoff mol m3 Pa™’
h Hohe m

KF Kalibierfaktor div.

C Konzentration mol L

F Kraft N

I Lange m

m Masse kg

w Massentantaeil kg kg™

M Molare Masse g mol”’

A Peakflache GC/CO-Chemisorption a.u.

Pe Peclet-Zahl -

k Praexpoentieller Faktor Arrheniusansatz modellabhdngig
r Radius m

Re Reynolds-Zahl -

Sc Schmidt-Zahl -

Sh Sherwood-Zahl -

S Selektivitat mol mol”
S Selektivitat mol mol!
a Spezifische Austauchflache m?2 m?3

v Stochiometrischer Koeffizient -

n Stoffmenge mol

X Stoffmengenanteil mol mol”’
T Temperatur K

9 Temperatur °C

T Tortuositat -

X Umsatz mol mol”’
R Universelle Gaskonstante 8.314 ) mol’ K
n Viskositat Pas

\ Volumen m3

€ Volumenanteil m3 m3

\Y Volumenstrom m3 s’

We Weber-Zahl -

t Zeit s
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Abkiirzungen/Indizes
Abkiirzung Bedeutung
XRD Roéntgen-Diffraktometrie
IR Infrarot
FTIR Fourier-Transformations-Infrator-Spektroskopie
DRIFTS Diffuse-Infrarot-Fourier-Transformations-Spektroskopie
FID Flammen-lonisations-Detektor
GC Gaschromatograph
STD Standard
1,2-PeD 1,2-Pentandiol
THFA Tetrahydrofurfurylalkohol
FA Furfurylalkohol
1,5-PeD 1,5-Pentandiol
Cyp Cyclopentanol und Cyclopentanon (in Summe)
TPR Temperaturprogrammierte Reduktion
TPO Temperaturprogrammierte Oxidation
TPD Temperaturprogrammierte Desorption
CcO Kohlenmonoxid
HYD Hydrierung
HYG Hydrogenolyse
1,2-PrD 1,2-Propandiol (GC-Standard)
Exp Experimentell
Mod Modifiziert
LR Leerrohr
sV Leerrohrgeschwindigkeit
dyn dynamischer Anteil
stat statischer Anteil
Gas Gas
Liq FlUssigkeit
Fl Flissigkeit
ECN Effective Carbon Numner
Reaktor Reaktor
p Partikel/Pellet
alpha Platzhalter fiir Phase (Flussigkeit/Gas/Festkdrper)
i Platzhalter fir Stoffe
eff Effektiv
ax Axial
rad Radial
m Molekular
LS Flussig-Fest (Liquid-Solid)
GL Gas-Flussig (Gas-Liquid)
GS Gas-Fest (Gas-Solid)
Bett Schittungsbett
0 Start (Zeitpunkt t = 0)

127



7.1.3 Abbildungverzeichnis

Abbildung 2.1 Ubersicht tber die Hauptbestandteile von Biomasse und deren stofflichen

Nutzung. (Nach [M1) et 3
Abbildung 2.2 Ubersicht tiber die biomassebasierten Produktionsrouten zu Furfurylalkohol.l
L PSR 4
Abbildung 2.3 Ubersicht tber die auf Furfurylalkohol basierten chemichen Umsetzungen und
dabei haufig verwendeten Katalysatoren. (nach ®1)..........ccooiiiiiiininiiene, 6
Abbildung 2.4 Auftaktschritt im Mechanismus der sauerkatalysierten Nebenreaktionen von
FUMfUrYIAIKoRNOL. ... .. e e e e 11
Abbildung 2.5 Reaktionsweg zu Lavulinsaure ausgehend vom Furfurylalkohol-Kation. (nach
L SR 1
Abbildung 2.6 Folgereaktion zu Cyclopentanol ausgehend von einer Ringumlagerung des
FUfUrYIalKoRnOls..........oeeieeee e e e e 12
Abbildung 2.7 Vereinfachtes Reaktionsnetzwerk der Polymerisation von
Furfurylalkohol.(nach B4871) | s 13
Abbildung 2.8 Postulierter Mechanismus zur Hydrogenolyse von Furfurylalkohol. (nach
Zhang et al.l™®]) ..o 15
Abbildung 2.9 Berechneter Anfangs-, Ubergangs und Endzustand (v.l.n.r.) der Ringéffnung
des Furanrings in Furfurylalkohol an einer Ru(0001)-Oberflache.l'l............... 15

Abbildung 2.10 Energiediagramm der Adsorption und Ring6ffnung auf einer Ru(0001)-
Oberflache von 3-Methylfuran (3-MF) Furan und Furfurylalkohol (FA). (nach
Mironenko et al.lP™) ... e 16

Abbildung 2.11 Postulierte Mechanismen von Liu et al. zur Hydrogenolyse von Furfurylalkohol
an Kupferkatalysatoren auf sauren (links) und basischen (rechts) Tragern.
(NACN BET321) e e e e e et e ebr e e eebe e e eebeeeenreeeens 17

Abbildung 2.12 Ubersicht tber die Strémungszustande in einem Rieselbettreaktor. nach [19],

........................................................................................................................ 19
Abbildung 2.13 Schematische mikroskopische Darstellung der verschiedenen Anteile zum
gesamten Holdup. (Nach B21) ... 20
Abbildung 2.14 Artefakte quadratischer Modelle bei nicht-quadratischen Ansprechverhalten.
........................................................................................................................ 25
Abbildung 2.15 Vergleich der publizierten Datenpunkte und Modelle zur
Wasserstoffloslichkeit in Wasser. Daten von Hazal'%8], Prayl'0%], NISTI"'0],
Fernandez-Prinil ] ... ... e 26
Abbildung 4.1 FlieBbild der Apparatur zur Vorbehandlung der Katalysatoren. .................... 38
Abbildung 4.2 FlieBbild der DRIFTS-APPAratur. .........ceiiiiiiieieieiee e 42
Abbildung 4.3 Aufbau der DRIFTS-M@SSZEIlE........ccueeiiiiiiiieeeeee e 42
Abbildung 4.4 FlieBbild der Multibatch-AppParatur..........ccceeeeiiiieie e 43
Abbildung 4.5 FlieBbild der Batch-Apparatur. Rauten: (1) Wasserstoff-Gastank, (2)
Flussigkeitstank zur Dosierung des Edukts, (3) Batch-Reaktor, (4) Filterkerze
am Steigrohr zur Probennahme, (5) Probennahme........ccccocooiiiiiiiiininnen. 44
Abbildung 4.6 FlieBbild der Rieselbett-Apparatur. ........cccceeiiiiiiieiiiee e 46
Abbildung 4.7 Schematischer Aufbau der ATR-Sonde im Batchreaktor (links) und
schematische Funktionsweise des ATR-Diamanten (rechts).........ccccccceevrnnnnee. 48
Abbildung 4.8 [R-Spektren von Furfurylalkohol, Tetrahydrofurfurylalkohol und 1,2-
Pentandiol in Wasser (je 20g in 100 mML). ...cooiiiiiiiiiiiiiee e 49

Abbildung 4.9 Zeitlicher Verlauf der ATR-Spektren in einem Versuch. Links dargestellt sind
die Rohspektren, rechts gezeigt sind die Differenzspektren nach Abzug des IR-
SPEKEIUMS VON WASSEI. ...ttt 49

Abbildung 4.10 Schematischer Aufbau der Apparatur zur Bestimmung der
Verweilzeitverteilung mittels Tracer-Pulsen sowie der gravimetrischen
Bestimmung des HOIAUPS. .......ooueiiiiiiiee et 50

Abbildung 5.1 Vergleich verschiedener Lésungsmittel (0.51 mol L' FA) in Bezug auf Umsatz
und Selektivitat. Reaktionsbedingungen: Multibatch-Reaktor, 80 bar H,, 200
Mg 10CU/MQ3AIO045, 170 C. ..ot 54

128



Abbildung 5.2 Auftragung der Selektivitaten gegen den Umsatz bei Einsatz von Isoproanol
als Loésungsmittel. Reaktionsbedingungen: Batch, 0.51 mol L' FA in 2-

Propanol, 80bar Hz, 170°C, 1,3 g 10CU/MJ3AIO45. ..evvveeeeeeeecniieieeeee e 55
Abbildung 5.3 Temperaturabhangige Desorption von CO2 an Kupferkatalysatoren mit

unterschiedlicher ZusammenSetZUNG. ........occiiiiiiiiiiieeee e 56
Abbildung 5.4 Temperaturabhangige Desorption von NH3 an Kupferkatalysatoren mit

unterschiedlicher ZusammensetzuNg. ........ccccccviiiiiei e 56

Abbildung 5.5 Einfluss unterschiedlicher Tragermaterialien mit einer Beladung von 10 Ma.-%
Kupfer auf Umsatz und Selektivitat bei der Hydrogenolyse von
Furfurylalkohol. Reaktionsbedingungen: 0.51 mol L' FA in Isopropanol, 80 bar
Ha, 170°C, 1g Kat, 20 Do e 58
Abbildung 5.6 Einfluss unterschiedlicher Trockenmittel auf Umsatz und Selektivitat bei der
Hydrogenolyse von Furfurylalkohol. Reaktionsbedingungen: 10Cu/Li AlO;
0.51 mol L' FA in Isopropanol, 80 bar H,, 170°C, 1g Kat, 20 h.........ccceeenneee. 60
Abbildung 5.7 Einfluss unterschiedlicher basischer Metalloxid-Zusatze auf Umsatz und
Selektivitat bei der Hydrogenolyse von Furfurylalkohol.
Reaktionsbedingungen: 20Cu/LiAlO; 0.51 mol L' FA in Isopropanol, 80 bar H,,
170°C, 1g Kat, 20 N oo 61
Abbildung 5.8 Einfluss der Variation der Calciumoxid-Menge auf Umsatz und Selektivitat bei
der Hydrogenolyse von Furfurylalkohol. Reaktionsbedingungen: 20Cu LiAIO,
0.51 mol L' FA in Isopropanol, 80 bar H, 170°C, 200 mg 10Cu/LiAIO,, 20 h. 62
Abbildung 5.9 Abhéangigkeit des Umsatzes und der Selektivitdten zu den Hauptprodukten
von der Aufbewahrungszeit des Katalysators nach der Reduktion.
Reaktionsbedingungen: 80 bar H, 0.51 mol L FA in Isopropanol, 200mg

20Cu/LiAIO2, 200 Mg Ca0, 170°C...uuiiiiiee e cecitieeee e e ee e e e e rare e e e e 64
Abbildung 5.10 Mittels TPR-Messungen ermittelter zeitlicher Verlauf des Anteils an oxidiertem
Kupfer bei Luftkontakt des Katalysators. ...........ccceeeiiiiiiiiniee e, 65

Abbildung 5.11 Vergleich der Selektivitaten zu den Hauptprodukten beim Einsatz von
Kohlenstoff oder Aluminiumoxid als Trager in kommerziellen
Rutheniumkatalysatoren (5 Ma.-% Ru). Reaktionsbedingungen: 130°C, 30 bar
H,0.51 mol L' FA in H,0, mgat = 125mg *Adams-Katalysator:13................... 67

Abbildung 5.12 Reaktionsnetzwerk bei der Umsetzung von Furfurylalkohol an
Rutheniumkatalysatoren. In grau markierte Reaktionen und Verbindungen
treten nur in geringem MaBe auf. ......oooiiiiiii i 68

Abbildung 5.13 Auftragung der Konzentrationen der Zwischen- und Endprodukte der
Folgereaktion von Furfurylalkohol zu Cyclopentanol gegen die Reaktionszeit.
Reaktionsbedingungen: 30 bar H,, 190°C, 125mg 5Ru/C, 0.51 mol L' FA in
R =T = TP 69

Abbildung 5.14 Links: Aufnahme einer aus dem Reaktor ausgebauten ATR-Stahlsonde mit
gelbem bis rétlichem Belag. Rechts: IR-Spektrum der wahrend der Reaktion
gebildeten Ablagerungen im Vergleich mit einem Spektrum von in Wasser
geldstem Furfurylalkohol. ... 70

Abbildung 5.15 Links: Zeitlicher Verlauf der IR-Spektrum wahrend der Reaktion ohne Bildung
von Ablagerungen im Reaktor. (Reaktionsbedingungen: 30 bar H,, 130°C,

125 mg 5Ru/C, 1.02 mol L' FA in Wasser) Rechts: Zeitlicher Verlauf der IR-
Spektrum wahrend der Reaktion bei Bildung von Ablagerungen im Reaktor.
(Reaktionsbedingungen: 30 bar H, 130°C, 125 mg 5Ru/Al,O3, 1.02 mol L' FA

LT AT = 1= o SR 71
Abbildung 5.16 Temperaturabhangigkeit der Protonenkonzentration von Wasser und der
zugehorige pH-Wert. Nach 75 1651 e 71

Abbildung 5.17 Temperaturabhangigkeit der Selektivtaten zu den Hauptprodukten bei
Vollumsatz. Reaktionsbedingungen: 30 bar H,, 125 mg 5Ru/C, 0.51 mol L' FA
LT AT = 1= SR 72

Abbildung 5.18 Selektivitdt zu 1,2-Pentandiol (oben) und in den GC-Analysen
wiedergefundene Stoffmengen in Abhangigkeit der Temperatur und des
Wasserstoffdrucks (links) sowie zugehoriger Paritdtsplots des Modells (rechts)
bei 400 mg 5Ru/ALO3;_AA und 0.51 mol L' FA in Wasser. ......ccccceccueeeeenueenn. 73

129



Abbildung 5.19 Selektivitat zu 1,2-Pentandiol (links) und wiedergefundene Stoffmenge
(rechts) in Abhangigkeit der Edukt- und Katalysatormasse bezogen auf 150mL
Reaktionsvolumen bei 150°C und 30 bar Ha. .cooooiveeiiiiiieeeee e 74

Abbildung 5.20 Vergleich der experimentell ermittelten Selektivitaten zu 1,2-Pentandiol (a)
bzw. Tetrahydrofurfurylalkhol (b) mit den vom Modell vorhergesagten
Selektivitaten. Die Reaktionsbedingungen zu den Versuchen sind im Anhang
F YT =T =T o] o 1SR 75

Abbildung 5.21 DRIFTS-Spektren von Ausbauproben des Ruthenium/Aluminiumoxid-
Katalysators, der unter verschiedenen Reaktionsbedingungen betrieben
wurde. In grau gezeigt ist der frische Katalysator als Referenz. ..................... 75

Abbildung 5.22 Selektivitdt zu den Haupt- und Nebenprodukten bei unterschiedlichen
Reaktionstemperaturen fir frische Katalysatoren sowie beim
wiedereingesetzten Katalysator nach Abzentrifugieren und Trocknung.
Reaktionsbedingungen: Multibatch-Reaktor, 40bar H,, 40mg 5Ru/Al,Os_AA,
15 ML 0.51 MOl LT FA INWaSSEI, 4.5 N. ooeeeeeeieeeee ettt e e re e e ena s 76

Abbildung 5.23 Selektivitdt zu den Hauptprodukten wahrend dem satzweisen Nachdosieren
von Furfurylalkohol bei Erreichen von Vollumsatz. Reaktionsbedingungen: 30
bar H;, 400 mg 5Ru/AI203_AA, 150°C, 150 mL 0.51 mol L' FA in Wasser. .... 77

Abbildung 5.24 Abhéangigkeit der Anfangsreaktionsgeschwindigkeit von der Rihrerdrehzahl.
Reaktionsbedingungen: 30 bar H, 2 g 1Ru/Al;Os_KIN, 150 mL 0.51 mol L' FA
[T AT Y= At 1 I 79

Abbildung 5.25 Abhéangigkeit der Anfangsreaktionsgeschwindigkeit von der
Katalysatorkonzentration. Reaktionsbedingungen: 30 bar H,, 1Ru/Al,O3_KIN,
150 mL 0.51 mol L' FA in Wasser, 130 °C 1300rpm. .......cooocciriieeeeeeeececnnnenn, 80

Abbildung 5.26 Abhangigkeit der Anfangsreaktionsgeschwindigkeit von der PartikelgréBe des
Katalysators. Reaktionsbedingungen: 30 bar H,, 2 g 1Ru/Al,O5_KIN, 150 mL
0.51 mol L' FA in Wasser, 150 °C, 1300rPmM. .....cceeiicrieeeiiirreeeesiereeeeesnnneeeseennes 81

Abbildung 5.27 Abhéangigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von der Startkonzentration an
Furfurylalkohol. Reaktionsbedingungen: 30 bar H,, 2 g 1Ru/Al,05_KIN, 150 °C,
1300 rpm. Zum Vergleich ist zusatzlich die Polymerkonzentration (Bilanzllcke)

nach Erreichen des Vollumsatzes gezeigt...........occueeeiiiiiieiiiiieee e, 82
Abbildung 5.28 Logarithmische Auftragung der Geschwindigkeitskonstanten gegen

Temperatur bzw. Wasserstoffdruck. ........cccccoeiiiiiiiii e, 83
Abbildung 5.29 Paritatsplot der Anpassung des Potenzansatzes an die experimentellen Daten.

........................................................................................................................ 84

Abbildung 5.30 Paritatsplot der Anpassung des Hougen-Watson-Ansatzes an die
experimentellen Daten...........cooov e, 87
Abbildung 5.31 Mit einem Lichtmikroskop aufgenommene Bilder von Schnitten durch die
Katalysatoren. Links: sprihimpragnierte Tmm Kugel. Mitte:
spruhimpragnierte 2mm Kugel. Rechts: durchgetrankte Tmm Kugel............. 90
Abbildung 5.32 Umsatze und Selektivitaten bei vorbenetzter und nicht vorbenetzter
Katalysatorschiittung. Bedingungen: A: Nicht vorbenetzt, direkt nach Start; B:
Nicht vorbenetzt, nach Parameterwechsel; C: Vorbenetzt nach Start; 140°C,
30 bar Hz, 1 mL/min 0.51 mol LM FA in WaSSEer. ...c.cccceeieciiiirieeeeeececnreeeeee e, 91
Abbildung 5.33 Temperaturprofil im Rieselbettreaktor fiir unterschiedliche
Manteltemperaturen bei 1 mL min™' Wasser. Der graue Bereich markiert die
Position der Katalysatorschiittung innerhalb des Reaktors.........cccccceeunnneeee. 93
Abbildung 5.34 Abhangigkeit der Hauptprodukt-Selektivitaten im Rieselbettreaktor von der
Temperatur des Reaktormantels fur verschiedene Katalysatoren.
Reaktionsbedingungen: 30 bar, 1 mL min' 0.51 mol L' FA in Wasser, 10 NL h™
H2 109 Katalysator......cooo it 93
Abbildung 5.35 Abhangigkeit der Hauptprodukt-Selektivitaten im Rieselbettreaktor vom
Wasserstoffdruck fiir verschiedene Katalysatoren. Reaktionsbedingungen:
1 mL min 0.51 mol L' FA in Wasser, 10 NL h™' H, 10g Katalysator, 140°C..... 95
Abbildung 5.36 Abhéangigkeit der Hauptprodukt-Selektivitdten im Rieselbettreaktor von der
Gasflussrate fiir verschiedene Katalysatoren. Reaktionsbedingungen: 30 bar
Hz, 1 mL min' 0.51 mol L' FA in Wasser, 10g Katalysator, 140°C................... 95

130



Abbildung 5.37 Abhangigkeit der Hauptprodukt-Selektivitaten im Rieselbettreaktor von der
Flussigkeitsflussrate fir verschiedene Katalysatoren. Reaktionsbedingungen:
30 bar, 0.51 mol L' FA in Wasser, 10 NL h'" H, 10g Katalysator, 140 °C. ........ 96
Abbildung 5.38 Temperaturverteilung innerhalb des Rieselbettreaktors fiir verschiedene
Flussigkeitsstrome. Der graue Bereich markiert die Position der
Katalysatorschittung innerhalb des Reaktors. Die gestrichelte Linie markiert
die Manteltemperatur von T40°C. ........coiiiieii i e 97
Abbildung 5.39 Konzentrationen der Hauptkomponenten der Reaktionsldsungen Gber die
Laufzeit des Reaktors (time on stream) unter ungtinstigen (links,
Reaktionsbedingungen: 10 bar H,, 1 mL min"' 0.51 mol L' FA in Wasser, 10g
KAT_TBR_01, 150°C) oder glinstigen(Reaktionsbedingungen: 20 bar H,
1 mL min™ 0.51 mol L' FA in Wasser, 10g KAT_TBR_01, 150°C) Bedingungen.
........................................................................................................................ 98
Abbildung 5.40 Links: Farbkodierte Darstellung der Selektivitat zu 1,2-Pentandiol, der per GC-
wiedergefundenen Produkte sowie des Umsatzes. Rechts: Zugehorige
Paritatsplots zu den links gezeigten Daten. Bedingungen: 2.3 mL min™'
0.51 mol LT FAin Wasser, 12.5 NL T Hao..oooveeeeieieeeeeeeeeee e 101
Abbildung 5.41 Paritatsplots der Validierungsexperimente flir Versuchsplan 1 des
Rieselbettreaktormodells. Bedingungen der Testversuche sind im Anhang zu

FINAEN. e e 102
Abbildung 5.42 Umsatz sowie Selektivitat der Hauptprodukte im Langzeittest. Bedingungen:
10g KAT_TBR_02, pw2 = 20bar, Ve =2.3mL min™", Veas=1TONLh™". .............. 102

Abbildung 5.43 Links: Farbkodierte Darstellung der Selektivitat zu 1,2-Pentandiol, der per GC-
wiedergefundenen Produkte sowie es Umsatzes. Rechts: Zugehoéroge
Paritatsplots zu den links gezeigten Daten. Bedingungen: 2.3 mL min™'
0.51 mol LT FAin Wasser, TO NL N Hao.ooeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee et e e eeeens 103

Abbildung 5.44 Paritadtsplots der Validierungsexperimente flir Versuchsplan 2 des
Rieselbettreaktormodells. Die Bedingungen der Testversuche sind im Anhang
740 B 11 o 1= o VRPN 104

Abbildung 5.45 Konzentrationsverlauf der Tracerexperimente bei Verwendung
unterschiedlicher nicht-poréser Formkdérper. Bedingungen: Fllssigkeit
(Wasser) 1ml/min; Gas (Argon) 10 ml/min, Tracer: THFA 0.5 mol L. Die
durchgezogenen Linien zeigen die simulierten Tracerexperimente nach der

ANPASSUNG. .eeeiiiiiiiiiiei e e e 105
Abbildung 5.46 Gravimetrisch ermittelter dynamischer Holdup bei Variation der

Flussigkeitszufuhr unter konstantem Gasfluss (Stickstoff 10 mL min™)......... 106
Abbildung 5.47 Vergleich des gravimetrisch bestimmten Holdup mit der Vorhersage des

eindimensionalen Modells von Saez und Carbonelll"3]................ccoooieenee. 107

Abbildung 5.48 Vergleich der berechneten Werte fir den dynamischen Holdup unter
Verwendung eines eindimensionalen Modells oder zweidimensionalen
Modellen mit oder ohne variabler Porositat in Wandnéhe............ccccccccee. 108
Abbildung 5.49 Vergleich des gravimetrisch Bestimmten Holdups mit der Vorhersage des
eindimensionalen Modells von Saez und Carbonelll"'3! fir porése Formkéorper.
...................................................................................................................... 109
Abbildung 5.50 Vergleich der Tracer-Verteilung am Reaktorausgang fir verschiedene pordse
Formkéorper, Flussigkeitsraten und Schittungmengen. .........ccccovciieeiiiineen. 110
Abbildung 5.51 Vergleich der Tracer-Verteilung am Reaktorausgang fiir verschiedene porése
Formké&rper, Flussigkeitsraten und Schittungmengen. ..........cccoocieeiiiineenn. 112
Abbildung 5.52 Vergleich der Druck-, Temperatur- sowie Flissigkeitsférderaten-Variation in
den Experimenten im Rieselbettreaktor und den durchgefiihrten Simulationen
(Vollkatalysator: durchgezogene Linie, Schalenkatalyator: gestrichelte Linie).

Linke Spalte: Tmm, Rechte Spalte: 2mm; ..........cceuvueieiiimiiiiieeenens 115
Abbildung 7.1 Vergleich des Reduktionsverhaltens der Kupferkatalysatoren mit einer

Kupferbeladung von 10 GEW.-%. .......ueeeeiiiiiie e 137
Abbildung 7.2 Temperaturabhangiger Gewichtsverlust der Oxalat-Vorlauferverbindung an

SYNThEtiSChEr LUTL. ..cooeceeee e e 137

131



Abbildung 7.3

Abbildung 7.4

Temperaturabhangiger Gewichtsverlust der nach der Reaktion von der
Losung abgetrennten Mischung aus Kupferkatalysator (20Cu/LiAl;Os) und
CalCIUMOXIT. ... 137
Konzentrations-Zeit-Verldufe der Hauptprodukte in den Experimenten im
Vergleich zu den Verlaufen des Hougen-Watson-Modells.
Versuchsbedingungen siehe Tabelle 7.29. .........cooiiiii e 147

7.1.4 Tabellenverzeichnis

Tabelle 2.1
Tabelle 2.2

Tabelle 2.3
Tabelle 2.4

Tabelle 2.5

Tabelle 4.1
Tabelle 4.2

Tabelle 4.3

Tabelle 5.1

Tabelle 5.2

Tabelle 5.3

Tabelle 5.4

Tabelle 5.5

Tabelle 5.6

Tabelle 5.7

Tabelle 5.8

Tabelle 5.9

Tabelle 5.10

Tabelle 5.11

Tabelle 5.12
Tabelle 5.13

Tabelle 5.14

Tabelle 5.15
Tabelle 5.16

Tabelle 5.17

Industrielle Prozesse zur Produktion von Furfural.l ..............ccccocoiiiiiniine, 5
Auswahl der in der Literatur bekannten Katalysatorsysteme mit den jeweils
hochsten erreichten Selektivitdten beziglich der Zielprodukte dieser Arbeit... 8
Modelle zur Beschreibung der axialen Dispersionskoeffizienten. ................... 31
Ubersicht (iber die Parameter in der Korrelationsgleichung zum
Stoffaustauchkoeffizienten zwischen Flissigkeit und Katalysatoroberflache. 32
Ubersicht tiber die Korrelationsgleichung zum Stoffaustauchkoeffizienten

Gas-Flissigkeit im Low-Interaction-Regime .........cccveeiiiiiieiiiiieeee e 33
Ubersicht (iber die verwendeten Vorbehandlungsmethoden......................... 38
Vorbehandlung und Messmethoden fir NHs- und CO.-
DesorptioNseXPeriMENTE. ........uuuuuueueiiiiiiiiieieireeeaeaaaeare e reraaarnrararaan—n 40
Gewichtungsfaktoren der ECN-Methode zur Abschatzung der
Kalibrierfaktoren. ... . ..o e e e 48
Ergebnisse der CO,/NHs-TPD sowie N -Physisorptions Untersuchungen der
Kupferkatalysatoren unter Variation der Katalysatorzusammensetzung....... 56
Ergebnisse der Bestimmung des Kupfergehalts und -oberflache der
Kupferkatalysatoren unter Variation der Kupfermenge..........ccccoooveeriinneenn. 58
Ergebnisse der CO,/NHs-TPD sowie N -Physisorptions Untersuchungen der
Kupferkatalysatoren unter Variation der Kupfermenge.........cccccovvveeeinnnnnns 59
Selektivitdten und Umsatz der Kupferkatalysatoren unter Variation der
KUPTEIMENGE. .. 59
Selektivitdten und Umsatz der Kupferkatalysatoren mit und ohne Zugabe von
L@ [ 11 430 [« SRR 63
Selektivitaten und Umsatz der Kupferkatalysatoren mit und ohne Zugabe von
L@FY [l 11 4 Yo > [ RS 63
Umsatz und Selektivitdten der Hauptprodukte bei Wiederverwendung ohne
gesonderte Nachbehandlung..........ccuuueiiiiiiiii e 65
Umsatz und Selektivitaten der Hauptprodukte bei erneuter Reduktion des
Katalysators vor der Wiederverwendung. ..........ccceeeeriiieieiniieeee e 66
Umsatz und Selektivitaten der Hauptprodukte bei vorheriger Kalzinierung
und Reduktion des Katalysators vor der Wiederverwendung. ..........ccccccee..... 66

Ergebnisse von CO-Chemisorptionsmessungen von Ausbauproben eines
Ruthenium/ Aluminiumoxid-Katalysators, der unter verschiedenen

Reaktionsbedingungen getestet wurde.........cc.ooccvieiiiiiiiieiniee 76
Charakterisierungsergebnisse des fir die kinetischen Experimente
verwendeten pulverférmigen Ruthenium-Katalysators. ........ccccccceeeeiiiiennnnne 78
Mittels linearer Anpassung ermittelte Startwerte des Potenansatzes. ........... 83
Mittels Presto Kinetics angepasste Parameter des Potenzansatzes an die
experimentellen Daten........ .o 85
Mittels Presto Kinetics angepasste Parameter des Hougen-Watson-Ansatzes
an die experimentellen Daten. ... 87
Ubersicht tiber die Katalysatoren fiir die Testung im Rieselbettreaktor. ........ 88
Charakterisierungsergebnisse der sprihimpragnierten und durchgetréankten
Katalysatorkugeln. ........oooeeieiiiee e 90
Hochste erreichte THFA oder 1,2-Pentandiol-Selektivitat der getesteten
Katalysatoren und die zugehdrigen Betriebspunkte. .........ccccceviiiiiieeiiiiineenn. 92

132



Tabelle 5.18
Tabelle 5.19
Tabelle 5.20
Tabelle 5.21
Tabelle 7.1
Tabelle 7.2
Tabelle 7.3
Tabelle 7.4
Tabelle 7.5
Tabelle 7.6
Tabelle 7.7
Tabelle 7.8

Tabelle 7.9

Tabelle 7.10

Tabelle 7.11

Tabelle 7.12

Tabelle 7.13

Tabelle 7.14
Tabelle 7.15
Tabelle 7.16
Tabelle 7.17

Tabelle 7.18

Tabelle 7.19
Tabelle 7.20
Tabelle 7.21
Tabelle 7.22
Tabelle 7.23

Tabelle 7.24

Stufen der in Versuchsplan 1 variierten Faktoren. ..........cccocoeiiiiiiiiiciiieennn. 99
Stufen der in Versuchsplan 1 variierten Faktoren. (Va2 = 10 NL h'").............. 102
Vergleich der gravimetrisch ermittelten Holdup-Werte mit den angepassten
Parametern aus den Tracer-EXperimenten...........cccccvveeeeeeeececcciineeeeeeee e 106
In den Simulationen verwendete Werte oder Korrelationsgleichungen zur
Beschreibung des Stofftransportes. ...........cceveriiiiiiiiie e 111
Ubersicht Giber die verwendeten Chemikalien. .............ccccooveueeeereneereeenenee. 135
Ubersicht Giber die verwendeten GC-Methoden. ...........ccccoveveeeeuvereeveeenenee. 135
Ubersicht tiber die Retentionszeiten der identifizierten Produkte in den
GasChromMatographeN. ........eiiii e 136
Ubersicht Giber Kalibrierfaktoren der identifizierten Produkte in den
Gaschromatographen. ... 136
Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei Verwendung des
Katalysators 10Cu/MgsAlQ45 unter Variation des Losungsmittels................. 138
Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei Verwendung des Katalysators
10Cu/MgsAlO4 s bei verschiedenen Umsatzen. ........ccceeeevccieiieee e e, 138
Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten verschiedener
Kupferkatalysatoren unter Variation des Tragermaterials............cccovveeee.n.. 138
Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei Verwendung des
Katalysators 10Cu/LiAIO; unter Variation der Trockenmittel ....................... 139

Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei Verwendung des
Katalysators 20Cu/LiAlO; unter Variation der zugegebenen basischen
Y11 =1 1 Fo Lo =S 139
Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei Verwendung des
Katalysators 20Cu/LiAIO, unter Variation der zugegebenen Calciumoxid-

Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei Verwendung des
Katalysators 20Cu/LiAlIO, unter Variation der Lagerungsdauer des

(G 1 =] V7= o] 139
Anteil des oxidierten Kupfers des Katalysators 20Cu/LiAlO, bei
unterschiedlicher Lagerungsdauer an LUuft...........cccceeiiiiiiiiniiiee e 140

Selektivitdt zu den Hauptprodukten nach Vollumsatz bei Verwendung von
Rutheniumkatalysatoren mit unterschiedlichen Tragermaterialien im Vergleich

Zum Adams-Katalysators. .........couiiiieiiiiiie e 140
Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen der wichtigsten Nebenprodukte bei
Verwendung eines Rutheniumkatalysators.............cccooiiiiiiiiiiii s 140
Selektivitdt zu den Hauptprodukten nach Vollumsatz bei Verwendung von
Rutheniumkatalysatoren bei unterschiedlichen Temperaturen. ................... 140
Selektivitdt zu den Hauptprodukten nach Vollumsatz bei Verwendung von
Rutheniumkatalysatoren bei unterschiedlichen Temperaturen..................... 140
Selektivitdt zu den Hauptprodukten nach Vollumsatz bei verschiedenen
Reaktionsbedingungen im Batch-Reaktor (DOE-Versuchsplan). ................... 141

Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei mehrfacher Verwendung
eines Rutheniumkatalysators 5Ru/Al;Os im Multibatch-Reaktor bei
verschiedenen TEMPEratUren. ...........uueeeeeeiereieieieeeeerereeerererererarerernr———. 141
Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei Vollumsatz bei mehrfacher Dosierung
der Eduktlosung bei Verwendung des Rutheniumkatalysators 5Ru/Al;Os. .. 142
Anfangsreaktionsgeschwindigkeiten in Abhangigkeit der Katalysatormasse.

...................................................................................................................... 142
Zeitabhangige Konzentration der Hauptprodukte bei einer Katalysator-
KOorngroBe VON < 50 JIM. ....eiiiiiiiiiee ettt 142
Zeitabhangige Konzentration der Hauptprodukte bei einer Katalysator-
KorngroBe VON 50 — 90 M. ...eiiiiiiiiiieeeiee e ee et 142
Zeitabhangige Konzentration der Hauptprodukte bei einer Katalysator-
KorngroBe VON 90-TAOUM. ..ccoiiuiiieiiiiiee e eieee et e e sneeee s 142
Zeitabhangige Konzentration der Hauptprodukte bei einer Katalysator-
KorngroBe VON 140-200 HIM ...ceieeeieiieeeeieeeeieeesseessseeeseeessseeessseeesnneesnneeens 143




Tabelle 7.25
Tabelle 7.26
Tabelle 7.27
Tabelle 7.28
Tabelle 7.29

Tabelle 7.30

Tabelle 7.31

Tabelle 7.32

Tabelle 7.33

Tabelle 7.34

Tabelle 7.35

Tabelle 7.36

Tabelle 7.37

Tabelle 7.38

Tabelle 7.39

Tabelle 7.40

Tabelle 7.41

Tabelle 7.42

Tabelle 7.43

Tabelle 7.44

Tabelle 7.45

Anfangsreaktionsgeschwindigkeiten bei unterschiedlichen Temperaturen

(Arrhenius-Auftragung). ....c.ooeeiiiiiiee e 143
Anfangsreaktionsgeschwindigkeiten bei unterschiedlichen
Wasserstoffdrlcken. .........ouiiiiiie e e 143
Korrelationsmatrix des Potenzansatz-Modells. ...........ccccvvieeeiiiiiiicciiieneenn. 144
Korrelationsmatrix des Hougen-Watson-Modells...........ccccocoieeiiiiiieeiiiineenn. 144
Versuchsbedingungen der Kinetik-Versuche fiir die Anpassung der Kinetik-
1Y/ Te 1= | =PRI 147

Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei Verwendung
unterschiedlicher Katalysatoren unter Variation der Vorbehandlung

(BENETZUNG). weeeiiieeeie ittt e e e e e e e e e e e e e e e s e nnnreneeeaanas 148
Gemessene Reaktor-Innentemperaturen an unterschiedlichen Positionen
entlang der Reaktorachse bei unterschiedlichen Manteltemperaturen........ 148

Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen
Manteltemperaturen fir verschiedene Katalysatoren im Rieselbettreaktor. 148
Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen
Wasserstoffdricken fur verschiedene Katalysatoren im Rieselbettreaktor. . 149
Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen
Gasforderraten fur verschiedene Katalysatoren im Rieselbettreaktor.......... 149
Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen
Flussigkeitsforderraten fur verschiedene Katalysatoren im Rieselbettreaktor.
...................................................................................................................... 149
Gemessene Reaktor-Innentemperaturen an unterschiedlichen Positionen
entlang der Reaktorachse bei unterschiedlichen Flussigkeitsforderraten Ve. 149
Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei verschiedenen

Reaktionsbedingungen im Rieselbettreaktor (DOE-Versuchsplan 1). ........... 150
Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten wahrend den
Langzeitversuchen im Rieselbettreaktor. ..........ccccuviieieiiinieiiiinens 150
Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei verschiedenen
Reaktionsbedingungen im Rieselbettreaktor (DOE-Versuchsplan 2). ........... 151
In den Simulationen verwendete Korrelationen und Werte fir die
Eigenschaften der Reinstoffe. ........cccccviiiicciiiiii e, 152
Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen
Wasserstoffdriicken im Rieselbettreaktor (Modellierung).........ccccceevveeenee 153

Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen
Manteltemperaturen fir verschiedene Katalysatoren im Rieselbettreaktor. 153
Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen
Flussigkeitsforderraten fur verschiedene Katalysatoren im Rieselbettreaktor

(/e Te L1 LT=T U o Ve ) TR PSPPSR 153
Temperaturabhangige Viskositat und Dichte von Wasser (Daten des NIST[''0]),
...................................................................................................................... 154
Gravimetrisch bestimmter Holdup verschiedener Tragermaterialien............ 154

134



7.2 Daten zu Versuchen, Charakterisierung und Modellierung

7.2.1 Verwendete Chemikalien und Gase

Tabelle 7.1 Ubersicht tiber die verwendeten Chemikalien.
Name Summenformel Reinheit Hersteller Abkiirzung
Furfurylalkohol CsHeO2 > 98% Sigma Aldrich FA
Furfural CsH10; 99% Sigma Aldrich FF
Tetrahydrofurfurylalkohol CsH1002 > 98% Fluka THFA
1,2-Pentandiol CsH1202 > 98% TCl Chemicals 1,2-PeD
1,5-Pentandiol CsH1202 297% Sigma Aldrich 1,5-PeD
1,2-Propandiol C3HgO2 299.5% Sigma Aldrich 1,2-PrD
Cyclopentanon CsHsO > 99% Sigma Aldrich CPon
Cyclopentanol CsH100 99% Sigma Aldrich CPol

7.2.2 Analytik

Gaschromatographie

Tabelle 7.2 Ubersicht tiber die verwendeten GC-Methoden.

GC-FID offline GC-FID online GC-MS online

Starttemperatur / °C 50 110 50
Heizrate / K min™ 10 10 10
Endtemperatur /°C 240 250 240
Haltezeit /min 10 1 15
Injektortemperatur / °C 300 200 300
Injektionsvolumen / pL 0.3 0.12 0.5
Split 25 50 25
Tragerflussgeschwindigkeit / cm s™ 25,5 33 36,3
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Tabelle 7.3 Ubersicht tiber die Retentionszeiten der identifizierten Produkte in den Gaschromatographen.

Substanz Abkiirzung offline GC-FID offline-GC-MS  online GCG-FID
Tetrahydro-2-methylfuran 3,31 2,79
2-Pentanol 5,51 4,98
1-Butanol 5,90 5,26
Cyclopentanon CPON 6,61 5,86
1-Pentanol 7,20 6,50
Cyclopentanol CPOL 7,97 7,23
Cyclopenten-1-on 8,94 8,01
2-Butanon 10,40 9,34
Tetrahydrofurfurylalkohol THFA 10,80 9,77 4,13
1,2-Propandiol 1,2-PrD 11,77 10,74 4,42
Furfurylalkohol FA 12,64 11,49 4,90
1,2-Butandiol 12,89 11,78
5Hydroxypentanon 13,35 12,23
1,2-Pentandiol 1,2-PeD 14,06 12,89
2,5-Hexandiol 14,65 13,51 5,70
1,4-Pentandiol 1,4-PeD 15,10 13,96
1,4-Butandiol 15,55 14,33
1,5-Pentandiol 1,5-PeD 16,82 15,47
Unbekannt 18,01 16,56
FA-Dimer 21,63 19,60
FA-Dimer (hydriert) 23,28 20,84
FA-Dimer (Ether) 24,41 21,53

Tabelle 7.4 Ubersicht tiber Kalibrierfaktoren der identifizierten Produkte in den Gaschromatographen.
Substanz offline GC-FID online GGFID Bezug
Tetrahydro-2-methylfuran 0,503 THFA
2-Pentanol 0,443 1,2-PeD
1-Butanol 0,538 1,2-PeD
Cyclopentanon 0,563 Kalibriert
1-Pentanol 0,418 1,2-PeD
Cyclopentanol 0,55 Kalibriert
Cyclopenten-1-on 0,578 CPON
2-Butanon 0,628 1,2-PeD
Tetrahydrofurfurylalkohol 0,575 0,683 Kalibriert
1,2-Propandiol 1,000 1,000 Kalibriert
Furfurylalkohol 0,599 0,691 Kalibriert
1,2-Butandiol 0,502 1,2-PeD
5Hydroxypentanon 0,685 1,2-PeD
1,2-Pentandiol 0,538 0,659 Kalibriert
2,5-Hexandiol 0,418 1,2-PeD
1,4-Pentandiol 0,502 1,2-PeD
1,4-Butandiol 0,628 1,2-PeD
1,5-Pentandiol 0,471 1,2-PeD
Unbekannt 0,563 CPON
FA-Dimer 0,559 FA
FA-Dimer (hydriert) 0,537 THFA
FA-Dimer (Ether) 0,599 FA
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7.2.3 Versuche mit Kupfer-Katalysatoren
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Abbildung 7.1 Vergleich des Reduktionsverhaltens der Kupferkatalysatoren mit einer Kupferbeladung von
10 Gew.-%.
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Abbildung 7.2 Temperaturabhangiger Gewichtsverlust der Oxalat-Vorlauferverbindung an synthetischer Luft.
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Abbildung 7.3  Temperaturabhangiger Gewichtsverlust der nach der Reaktion von der Losung abgetrennten
Mischung aus Kupferkatalysator (20Cu/LiAl203) und Calciumoxid.
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Tabelle 7.5 Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei Verwendung des Katalysators
10Cu/Mgs3AlOg4s unter Variation des Losungsmittels.
Lésungsmittel Urr}os/ftz S (1,/2%PeD) S (1,/5%PeD) S (T/I;/IOFA) S(1 P(/e:;tanol)
Methanol 44 38 24 5 12
Ethanol 39 35 25 7 15
1-Propanol 44 34 21 7 14
isopropanol 43 38 23 9 14
1-Butanol 65 34 20 13 15
t-Butanol 49 34 17 14 15
1-Pentanol 66 31 17 7 -
THFA 26 30 21 - 13
Cyclohexanol 68 34 15 8 16

Reaktionsbedingungen: Multibatch-Reaktor, 0.51 mol L' FA, 80 bar Hz, 200 mg 10Cu/Mg3AlO4s, 170 °C.

Tabelle 7.6 Selektivitat zu den Hauptprodukten bei Verwendung des Katalysators 10Cu/MgsAlOa,s bei
verschiedenen Umsatzen.

Umsatz S (THFA) S (1,2-PeD) S (2-MeTHF S (1-Pentanol) S (1,5-PeD)

Zeit/min /% 1% +2-MeF ) / % /% 1%
60 23 7 50 6 12 26
120 38 6 46 7 12 25
180 51 6 44 6 12 24
240 59 6 43 6 12 24
300 65 6 43 7 13 24
360 70 6 42 8 13 24
450 75 6 42 8 13 24

1320 97 7 40 7 14 23
1440 97 6 41 7 14 23
Reaktionsbedingungen: Batch, 0.51 mol L' FA in 2-Propanol, 80bar Hz, 170°C, 1,3 g 10Cu/Mg3AlO4s .
Tabelle 7.7 Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten verschiedener Kupferkatalysatoren unter
Variation des Tragermaterials.
S
- Umsatz S (1,2-PeD S (2-MeTHF S (1-Pentanol S (1,5-PeD

Trager /% (T;',;A) ( 1% r e )/ % ( /% yost 1% )
Al2O3 99 5 34 20 14 13
ZnAl;04 75 12 32 13 12 14
Mg3A|04,5 70 7 35 13 16 24
MgO 80 9 37 5 13 19
LIAIO; 85 5 38 10 14 21

Reaktionsbedingungen: 0.51 mol L' FA in Isopropanol, 80 bar Hz, 170°C, 1g Kat, 20 h.
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Tabelle 7.8 Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei Verwendung des Katalysators 10Cu/LiAlO2
unter Variation der Trockenmittel
S (2-MeTHF S
Trockenmittel ~ YMsatz  S(THFA) - S(1.2PeD) °5 \iok)/  (1-Pentanol) S (1:>-PeD)
/% /% /% % / % /%
ohne 85 5 38 10 14 21
CaO 60 13 48 4 8 25
Naz2SO4 63 8 39 11 14 21
Molsieb 79 24 30 9 10 14
CuSO4 100 1 2 13 1 1
Reaktionsbedingungen: 10Cu/LiAlO2 0.51 mol L' FA in Isopropanol, 80 bar Hz, 170°C, 1g Kat, 20 h.
Tabelle 7.9 Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei Verwendung des Katalysators 20Cu/LiAlO2
unter Variation der zugegebenen basischen Metalloxide.
S (2-MeTHF S
Metalloxid ~ Ymsatz  S(THFA)  S(1.2-PeD)  °5 \1oky/  (1-Pentanol) O (1:5PeD)
/% /% /% o 0 /%
0 /%
ohne 91 11 41 9 13 20
Na>COs 67 11 40 11 14 22
CaO 60 13 48 4 8 25
MgO 75 10 34 20 16 17
Zn0O 83 5 37 19 17 20
ZrOz 88 5 37 17 17 20
CuO 75 6 31 28 18 14
Reaktionsbedingungen: 20Cu/LiAlO2 0.51 mol L' FA in Isopropanol, 80 bar Hz, 170°C, 1g Kat, 20 h.
Tabelle 7.10 Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei Verwendung des Katalysators 20Cu/LiAlO2
unter Variation der zugegebenen Calciumoxid-Menge.
Menge CaO Umsatz > s (1,2- S (2-MeTHF ¢ (1-Pentanol) S (1,5-PeD)
/mg 15mL" / % (THFA) PeD) +2-MeF )/ / % 1%
/% /% %
0 91 11 41 9 13 20
10 55 17 38 10 9 18
50 39 8 48 5 8 23
150 27 9 52 4 8 26
200 27 12 50 6 8 25
20Cu LiAIO2 0.51 mol L' FA Isopropanol, 80 bar Hz, 170°C, 200 mg 10Cu/LiAlO2, 20 h.
Tabelle 7.11 Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei Verwendung des Katalysators 20Cu/LiAlO2
unter Variation der Lagerungsdauer des Katalysators.
S (2-MeTHF S
Lagerung Umsoatz S (TI;IFA) S (1,20-PeD) +2-MeF)/  (1-Pentanol) S (1,50-PeD)
/% /% /% 0 0 /%
% /%
- 81 8 55 2 7 28
einige
Stunden 66 12 53 2 6 27
3 Tage 48 13 51 3 7 24

Reaktionsbedingungen: 80 bar H2, 0.51 mol L' FA in Isopropanol, 200mg 20Cu/LiAlO2, 200 mg CaO, 170°C.
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Tabelle 7.12 Anteilﬁdes oxidierten Kupfers des Katalysators 20Cu/LiAlO2 bei unterschiedlicher Lagerungsdauer
an Luft.
Lagerung Anteil oxidiertes Kupfer

/h / Ma.-%

0.25 26.2
3 31

24 36.6

96 39.7

168 43.6

336 72.7

7.2.4 Versuche mit Ruthenium-Katalysatoren

Tabelle 7.13 Selektivitat zu den Hauptprodukten nach Vollumsatz bei Verwendung von
Rutheniumkatalysatoren mit unterschiedlichen Tragermaterialien im Vergleich zum Adams-

Katalysators.

Katalysator S (1,2-PeD) / % S (THFA) / % Bilanz / %
5Ru/C 11.6 65.9 89
5Ru/Al203 11.8 60.7 85
Adams 25 24 93

Reaktionsbedingungen: 130°C, 30 bar Hz, 0.51 mol L' FA in Wasser, mkat = 125mg

Tabelle 7.14 Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen der wichtigsten Nebenprodukte bei Verwendung eines

Rutheniumkatalysators.

¢ (Cyclopentanon)

¢ (Cyclopentanol)

¢ (2-Cyclopenten-1-on)

Zeit / min / mol L / mol L' / mol L
0 0 0 0
15 0.08826 0.00175 0.01662
30 0.12734 0.0196 0.00206
45 0.08956 0.06366 0
60 0.06534 0.08595 0
75 0.04754 0.0996 0
90 0.03495 0.10926 0
180 0.01431 0.13656 0
Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 190°C, 125mg 5Ru/C, 0.51 mol L' FA in Wasser.
Tabelle 7.15 Selektivitat zu den Hauptprodukten nach Vollumsatz bei Verwendung von
Rutheniumkatalysatoren bei unterschiedlichen Temperaturen.
T/°C S (1,2-PeD) S (THFA) S (Andere) S (Cyp)
/% /% /% /%
130 14 74 12 0
150 16 65 14 0
170 17 50 18 0
190 5 9 5 30
Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 125 mg 5Ru/C, 0.51 mol L' FA in Wasser.
Tabelle 7.16 Selektivitat zu den Hauptprodukten nach Vollumsatz bei Verwendung von
Rutheniumkatalysatoren bei unterschiedlichen Temperaturen.
S (1,2-PeD) S (THFA)
p/ bar 7% /%
20 25 58
30 24 65
40 21 71

Reaktionsbedingungen: 150 °C, 125 mg 5Ru/C, 0.51 mol L' FA in Wasser.
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Tabelle 7.17 Selektivitat zu den Hauptprodukten nach Vollumsatz bei verschiedenen Reaktionsbedingungen
im Batch-Reaktor (DOE-Versuchsplan).

S (1,2- S .

T P Mmra MKat X30min S (Cyp) Bilanz
R L A N . R A L.
1 170 15 5.5 0.2 85.3 0.7 1,2 25.0 29.7
2 160 30 11.5 0.2 45.9 3.6 11.6 33.5 53.6
3 150 30 7.5 04 61.6 18.0 69.0 0.3 92.0
4 130 22.5 3.5 0.2 34.8 15.0 75.0 0.2 91.5
5 160 45 3.5 0.2 100 18.5 70.0 0.3 90.5
6 130 45 3.5 0.2 96.7 11.7 83.0 0.0 95.2
7 150 30 7.5 0.4 76.6 18.6 69.5 0.2 92.0
8 170 15 11.5 0.6 21.5 3.7 5.4 30.7 44.6
9 130 45 9.5 0.3 54.9 10.6 824 0.1 95.0
10 130 45 3.5 0.6 100.0 11.5 83.5 0.0 95.5
11 140 15 3.5 0.4 43.9 21.7 62.9 0.0 86.8
12 170 45 9.5 04 100.0 20.5 61.6 0.3 88.3
13 130 15 7.5 0.6 43.9 17.6 69.5 0.1 90.6
14 160 30 11.5 0.2 30.0 6.5 19.7 28.5 58.0
15 150 30 7.5 04 77.9 18.2 67.0 0.0 87.5
16 130 15 11.5 0.2 8.3 15.0 54.0 3.5 82.0
17 130 30 11.5 0.5 56.3 13.0 75.2 0.0 89.0
18 150 30 7.5 0.6 98.7 18.1 67.7 0.1 87.7
19 170 37.5 3.5 0.6 100.0 23.7 58.4 0.2 88.5
20 150 45 11.5 0.6 98.8 15.2 72.0 0.1 88.5
21 170 15 3.5 0.5 31.2 25.0 34.5 2.5 74.0
22 150 30 7.5 0.4 76.8 18,7 66.0 0.2 86.5

T1 160 40 5.5 04 100 19.6 66.0 - 88.0
T2 135 20 5.5 04 51.5 18.0 69.0 - 88.0
T3 165 40 3.5 0.5 100 21.7 63.7 - 89.0
T4 165 20 7.5 0.5 40.7 25.5 49.0 - 82.0
T5 140 40 7.5 0.3 87.6 14.4 77.6 - 93.0
Tabelle 7.18 Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei mehrfacher Verwendung eines
Rutheniumkatalysators 5Ru/Al203 im Multibatch-Reaktor bei verschiedenen Temperaturen.

T Lauf # X S(THFA) S (1,2-PeD) S (Cyp) Bilanz
/°C /% /% /% /% /%
100 1 72 81 3 0.2 89
100 2 38 66 4 0.5 89
100 3 33 69 4 0.6 92
100 4 32 66 4 1.1 92
120 1 100 83 4 0.0 88
120 2 74 66 7 1.2 84
120 3 42 43 3 8.4 86
120 4 75 7 0 22.2 56
140 1 74 68 6 0.8 83
140 2 100 10 1 36.3 55
140 3 0 0 0 0.0 0
140 4 0 0 0 0.0 0
180 1 100 30 5 24.4 68
180 2 100 9 1 45.6 56
180 3 0 0 0 0.0 0
180 4 0 0 0 0.0 0

Reaktionsbedingungen: Multibatch-Reaktor, 40bar H2, 40mg 5Ru/Al203_AA, 15 mL 0.51 mol L' FA in Wasser, 4.5 h.
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Tabelle 7.19 Selektivitat zu den Hauptprodukten bei Vollumsatz bei mehrfacher Dosierung der Eduktlésung
bei Verwendung des Rutheniumkatalysators 5Ru/Al20s.

Dosierung # S (THFA) /% S (1,2-PeD) / %
1 65 18
2 62 18
3 58 22
4 41 22
Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 400 mg 5Ru/Al203_AA, 150°C, 150 mL 0.51 mol L' FA in Wasser.
Tabelle 7.20 Anfangsreaktionsgeschwindigkeiten in Abhédngigkeit der Katalysatormasse.
Mkat/ g ro (THFA) / mmol L min-! ro (1,2-PeD) / mmol L' min-
0.5022 3.15 0.43
0.9965 10.78 1.33
1.506 15.99 1.86
2.0011 18.55 2.53

Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 1Ru/Al203_KIN, 150 mL 0.51 mol L' FA in Wasser, 130 °C 1300rpm.

Tabelle 7.21 Zeitabhangige Konzentration der Hauptprodukte bei einer Katalysator-KorngréBe von < 50 pm.
t/ min c(FA) / mol L ¢ (THFA) / mol L c(1,2-PeD) / mol L
0 0.510 0.000 0.000
3 0.360 0.086 0.019
6 0.289 0.146 0.034
9 0.205 0.207 0.048
12 0.132 0.266 0.061
17 0.018 0.357 0.085
22 0.001 0.377 0.093
32 0.000 0.377 0.093
Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 2 g 1Ru/Al203_KIN, 150 mL 0.51 mol L' FA in Wasser, 150 °C, 1300rpm.
Tabelle 7.22 Zeitabhangige Konzentration der Hauptprodukte bei einer Katalysator-KorngréBe von 50 - 90
pm.
t/ min c (FA) / mol L ¢ (THFA) / mol L c(1,2-PeD) / mol L
0 0.510 0.000 0.000
5 0.353 0.113 0.023
10 0.145 0.247 0.057
15 0.023 0.342 0.081
20 0.001 0.368 0.090
25 0.000 0.369 0.090
30 0.000 0.368 0.092
Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 2 g 1Ru/Al203_KIN, 150 mL 0.51 mol L-1 FA in Wasser, 150 °C, 1300rpm.
Tabelle 7.23 Zeitabhangige Konzentration der Hauptprodukte bei einer Katalysator-KorngrofBe von 90-
140pm.
t/ min cFA / mol L c¢THFA / mol L <(1,2-PeD) / mol L-1
0 0.510 0.000 0.000
3 0.383 0.066 0.015
6 0.267 0.152 0.035
9 0.172 0.216 0.052
12 0.095 0.273 0.067
15 0.026 0.332 0.083
20 0.000 0.350 0.092
30 0.000 0.350 0.092

Reaktionsbedingungen: 30 bar H 2, 2 g 1Ru/Al 2 O 3 _KIN, 150 mL 0.51 mol L' FA in Wasser, 150 °C, 1300rpm.
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Tabelle 7.24 Zeitabhangige Konzentration der Hauptprodukte bei einer Katalysator-KorngréBe von 140-200
pum
t c (FA) c (THFA) c (1,2-PeD)
/ min / mol L / mol L' / mol L
0 0.510 0.000 0.000
3 0.400 0.086 0.020
6 0.256 0.137 0.035
9 0.239 0.241 0.057
12 0.123 0.263 0.068
15 0.057 0.330 0.084
20 0.006 0.401 0.098
30 0.003 0.349 0.100

Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 2 g 1Ru/AI203_KIN, 150 mL 0.51 mol L' FA in Wasser, 150 °C, 1300rpm.

Tabelle 7.25 Anfangsreaktionsgeschwindigkeiten bei unterschiedlichen Temperaturen (Arrhenius-
Auftragung).
To 1/RT 4+ In(ronyp / mol min' g')  In (ronve / mol min' g')  In (ropoly / mol L™ min-')
/°C / 10 mol J!
80 3.41 -6.69 -9.69 -
90 3.31 -6.42 -9.23 -
100 3.22 -6.22 -8.87 -6.83
120 3.06 -6.02 -8.25 -6.29
140 2.91 -5.95 -7.71 -5.16
150 2.84 -5.86 -7.35 -4.48
160 2.78 -6.54 -71.72 -3.39
Tabelle 7.26 Anfangsreaktionsgeschwindigkeiten bei unterschiedlichen Wasserstoffdricken.
/ tF:ar In(p/ bar) In (rouyp / mol min™ g) In (ronve / mol min g)
15 2.71 -7.63 -8.63
20 3.00 -6.80 -7.93
25 3.22 -6.30 -7.54
30 3.40 -5.87 -7.25
40 3.69 -5.26 -6.85
50 3.91 -5.11 -6.77
60 4.09 -4.87 -6.65
70 4.25 -4.53 -6.32
80 4.38 -4.56 -6.30
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Kinetik
Tabelle 7.27 Korrelationsmatrix des Potenzansatz-Modells.
s 3 3 5 3 5 3 g s g &
c ~ w ~ w ~ w c c c c
NFAPoly 1.00 0.22 0.51 0.01 0.22 0.11 0.56 0.18 0.59 0.28 0.60
Kpoly 0.22 1.00 0.20 0.10 0.10 0.09 0.01 0.22 0.04 0.27 0.00
EA,poly 0.51 0.20 1.00 0.04 0.07 0.06 0.26 0.07 0.31 0.15 0.30
knyp 0.01 0.10 0.04 1.00 0.40 0.40 0.18 0.45 0.26 0.83 0.26
EaHyD 0.22 0.10 0.07 0.40 1.00 0.19 0.10 0.33 0.28 0.66 0.26
knye 0.11 0.09 0.06 0.40 0.19 1.00 0.16 0.21 0.25 0.39 0.16
Eanve 0.56 0.01 0.26 0.18 0.10 0.16 1.00 0.10 0.15 0.37 0.92
NFAHYD 0.18 0.22 0.07 0.45 0.33 0.21 0.10 1.00 0.40 0.30 0.07
NFA HYG 0.59 0.04 0.31 0.26 0.28 0.25 0.15 0.40 1.00 0.17 0.37
NH2,HYD 0.28 0.27 0.15 0.83 0.66 0.39 0.37 0.30 0.17 1.00 0.51
NH2HYG 0.60 0.00 0.30 0.26 0.26 0.16 0.92 0.07 0.37 0.51 1.00
Tabelle 7.28 Korrelationsmatrix des Hougen-Watson-Modells.
> z > [=) [C)
c c c ¥ q ¥ g ~ w ~ w ~ w

NFAPoly 1.00 0.03 0.22 045 0.28 0.02 0.18 0.07 0.38 1.00 0.03 0.22 0.45
NHYD 0.03 1.00 0.47 0.07 0.17 0.07 0.01 0.20 0.08 0.03 1.00 0.47 0.07
NHyG 0.22 0.47 1.00 0.14 0.25 0.23 0.26 0.03 0.03 0.22 0.47 1.00 0.14
KroLy 045 007 0.14 100 0.16 0.17 0.15 0.40 0.13 0.45 0.07 0.14 1.00
AHproLy 0.28 0.17 0.25 0.16 1.00 0.38 0.12 0.59 0.05 0.28 0.17 0.25 0.16

Kra 0.02 0.07 0.23 0.17 0.38 1.00 0.11 044 0.05 0.02 0.07 0.23 0.17
AHra 0.18 0.01 0.26 0.15 0.12 0.11 1.00 0.24 0.10 0.18 0.01 0.26 0.15
Kpoly 0.07 0.20 0.03 0.40 0.59 0.44 0.24 1.00 0.05 0.07 0.20 0.03 0.40
Ea,poly 038 008 0.03 0.13 0.05 005 0.10 0.05 1.00 0.38 0.08 0.03 0.13
kuyo 0.05 0.48 0.05 0.17 0.03 0.17 0.32 0.08 0.25 0.05 0.48 0.05 0.17
EaHyYD 0.177 091 0.51 0.10 0.12 0.01 0.08 0.02 0.08 0.177 0.91 0.51 0.10
kuve 0.06 0.11 0.15 0.13 0.49 0.06 0.01 0.19 0.05 0.06 0.11 0.15 0.13

Eanve 0.27 045 0.87 0.10 0.04 0.15 0.31 0.13 0.09 0.27 0.45 0.87 0.10
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Abbildung 7.4  Konzentrations-Zeit-Verlaufe der Hauptprodukte in den Experimenten im Vergleich zu den
Verldufen des Hougen-Watson-Modells. Versuchsbedingungen siehe Tabelle 7.29.
Tabelle 7.29 Versuchsbedingungen der Kinetik-Versuche fir die Anpassung der Kinetik-Modelle.
# Mkat co (FA) T ¢]
/g / mol L-1 / °C / bar

a 2.001 0.509 150 30
b 1.504 0.509 150 40
d 1.007 0.509 150 60
d 0.756 0.509 150 70
3 2.008 0.509 80 30
f 2.012 0.509 100 30
o] 1.506 0.509 120 30
h 1.497 0.509 140 30
i 0.502 0.066 150 30
j 1.502 0.340 150 30
k 1.006 0.509 150 50
I 2.021 0.681 150 30
m 2.005 0.509 90 30
n 2.013 0.509 110 30
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7.2.5 Versuche im Rieselbett-Reaktor

Tabelle 7.30 Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei Verwendung unterschiedlicher
Katalysatoren unter Variation der Vorbehandlung (Benetzung).
Bedingung /)SA S (-}-';EA) S (1}202eD)
Nicht vorbenetzt, direkt nach Start 87 64 24
1mm Schale Nicht vorbenetzt, nach Parameterwechsel 79 61 23
Vorbenetzt nach Start 100 66 25
Nicht vorbenetzt, direkt nach Start 39 72 14
1Tmm Voll Nicht vorbenetzt, nach Parameterwechsel 62 66 17
Vorbenetzt nach Start 97 81 12
Nicht vorbenetzt, direkt nach Start 25 67 17
2mm Schale Nicht vorbenetzt, nach Parameterwechsel 82 60 26
Vorbenetzt nach Start 74 56 21
Bedingungen: 140°C, 30 bar Hz, 1 mL min-' 0.51 mol L' FA in Wasser.
Tabelle 7.31 Gemessene Reaktor-Innentemperaturen an unterschiedlichen Positionen entlang der
Reaktorachse bei unterschiedlichen Manteltemperaturen.
lax / cm 100°C 120°C 140°C 160°C 180°C
6.25 77.5 92.2 109.0 122.7 139.1
11.65 90.6 108.3 129.1 145.1 164.8
16.75 95.8 114.7 136.6 154.0 174.9
21.75 99.2 119.0 140.7 161.3 180.4
26.85 98.0 117.5 137.3 157.2 177.4
32.25 95.2 114.3 133.2 152.8 172.4
VinLig = 1 ml min-!
Tabelle 7.32 Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen Manteltemperaturen fur
verschiedene Katalysatoren im Rieselbettreaktor.
T X S (THFA) S (1,2PeD) X S (THFA) S (1,2PeD) X S (THFA) S (1,2PeD)
/°C /% /% /% /% /% /% /% /% /%
Tmm Tmm Tmm 2mm 2mm 2mm Tmm Tmm Tmm
Schale  Schale  Schale Schale  Schale  Schale Voll Voll Voll
100 53.8 76.5 14.3 26.3 71.8 13.8 55.4 85.7 9.7
120 66.4 72.1 19.3 42.4 69.5 19.2 73.6 83.1 12
140 89 61.8 25.3 56.1 57.1 22.7 86.5 77.8 14.1
160 96.3 48.5 27.8 61.1 39.2 20.6 924 48.3 18.9
180 95.5 28.5 24.6 97.5 25 234 92.3 23.5 12.6

Reaktionsbedingungen: 30 bar, 1 mL min-', 0.51 mol L-1 FA in Wasser, 10 NL h-' H2 10g Katalysator.
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Tabelle 7.33 Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen Wasserstoffdriicken fir
verschiedene Katalysatoren im Rieselbettreaktor.
p X S (THFA) S (1,2PeD) X S (THFA) S (1,2PeD) X S (THFA) S (1,2PeD)
/ bar /% /% /% /% /% /% /% /% /%
Tmm Tmm Tmm 2mm 2mm 2mm Tmm Tmm Tmm
Schale  Schale Schale Schale  Schale  Schale Voll Voll Voll
10 78.9 43.6 27.1 50.8 39.9 24.1 40.2 47.9 15.2
20 99.7 56.9 28.1 72.4 52.6 24.7 85 68.6 16.1
30 100 63.4 25.4 72.9 59.4 21 96 84.6 12
40 100 69.4 22.5 74 64.5 20 100 85 10.2

Reaktionsbedingungen: 1 mL min-, 0.51 mol L' FA in Wasser, 10 NL h-' Hz, 10g Katalysator, 140°C.

Tabelle 7.34 Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen Gasforderraten fiir
verschiedene Katalysatoren im Rieselbettreaktor.
Veas X S (THFA) S (1,2PeD) X S (THFA) S (1,2PeD)
/ NL h* [ % /% /% /% /% /%
1mm Schale  1mm Schale 1mm Schale 2mm Schale 2mm Schale 2mm Schale
10 97.1 61.4 26.4 63.1 56.1 20.9
30 98 62.7 25.7 62.8 58.3 20.2

Reaktionsbedingungen: 30 bar Hz, 1 mL min-, 0.51 mol L-1 FA in Wasser, 10g Katalysator, 140°C.

Tabelle 7.35 Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen Flissigkeitsforderraten fir
verschiedene Katalysatoren im Rieselbettreaktor.

Vi X S(THFA) S(1,2PeD) X S(THFA) S(1,2PeD) X S (THFA) S (1,2PeD)

/mlmin® /% /% /% /% /% /% /% /% /%
Tmm Tmm Tmm 2mm 2mm 2mm Tmm Tmm Tmm
Schale  Schale  Schale Schale  Schale  Schale Voll Voll Voll

1 92 62.1 25.8 57.2 57.7 21.3 88 74.2 14.5

2 65.7 57.3 24 39 55.4 20.6 60.3 70.5 14.7

3 52.1 56.9 22.6 32.7 51.4 18.1 45,5 64.9 13.2

5 32.8 57.3 19.6 16.5 554 16.3 26.5 69 12.6

Reaktionsbedingungen: 30 bar, 0.51 mol L' FA in Wasser, 10 NL h-1 H2 10g Katalysator, 140 °C.

Tabelle 7.36 Gemessene Reaktor-Innentemperaturen an unterschiedlichen Positionen entlang der
Reaktorachse bei unterschiedlichen Flussigkeitsforderraten Vei.

Position / cm 1 mL min! 2 mL min?’ 3 mL min”’ 5 mL min-!
6.25 109.3 97.8 88.9 771

11.65 129.3 122.6 116.1 104.1
16.75 136.9 134.1 130.3 120.6
21.75 141.8 140.3 137.9 130.4
26.85 137.7 138.2 138.0 135.3
32.25 133.3 134.7 135.9 136.8
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Tabelle 7.37 Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei verschiedenen Reaktionsbedingungen im
Rieselbettreaktor (DOE-Versuchsplan 1).
VEeL S S .
T p Vaas 0 S (CYP) Bilanz
# /°C / bar {nrlrrl‘l.1 / NL h* X/ % 510%2PeD) ;‘I;ZIFA) / % / %
1 110 15 3 5 24.5 17.8 66.3 0.0 96.7
2 120 15 0.5 12.5 78.4 25.3 61.9 0.0 92.0
3 150 45 0.5 12.5 99.6 30.1 58.9 0.1 99.7
4 150 15 5 16.25 24.2 24.0 47.9 0.0 94.3
5 130 30 2.3 12.5 554 24.6 60.4 0.0 93.5
6 110 22.5 5 20 17.9 16.8 68.1 0.0 97.7
7 130 45 0.5 5 95.5 28.3 59.4 0.0 93.5
8 150 30 5 8.75 39.8 26.8 54.4 0.0 94.2
9 110 45 5 8.75 27.0 15.1 72.3 0.0 97.0
10 130 15 5 5 20.3 23.2 56.7 0.0 96.7
11 140 15 3 20 36.9 27.5 48.3 0.0 92.8
12 130 30 2.3 12.5 37.9 23.4 55.4 0.0 93.5
13 150 15 0.5 5 83.4 28.7 34.3 0.3 80.1
14 130 37.5 5 5 29.1 19.5 60.0 0.0 94.8
15 140 45 5 20 37.0 20.5 58.1 0.0 93.1
16 110 15 0.5 20 76.3 24.0 59.2 0.0 89.9
17 130 30 2.3 12.5 48.8 23.5 55.6 0.0 91.6
18 110 30 0.5 5 81.7 22.0 64.9 0.0 91.5
19 130 30 5 16.25 27.4 18.9 56.3 0.0 94.0
20 130 30 2.3 12.5 53.3 23.1 54,2 0.0 89.9
21 150 45 3 5 59.2 25.0 48.2 0.0 87.4
22 150 30 0.5 20 99.5 26.0 40.1 0.3 81.1
23 110 45 2 20 52.0 18.3 65.5 0.0 92.7
24 110 15 5 12.5 16.7 16.8 57.8 0.0 96.2
T1 120 40 1 12.5 88.1 24.4 59.4 0.0 88.6
T2 130 20 2 5 58.2 26.7 46.7 0.0 86.5
T3 140 35 1.5 20 87.5 27.9 48.7 0.0 83.5
T4 150 45 0.5 12.5 99.9 25.8 41.5 0.0 80.6
T5 150 30 0.5 20 99.7 27.2 44.5 0.0 80.3
Tabelle 7.38 Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten wahrend den Langzeitversuchen im
Rieselbettreaktor.
T t X S(1,2PeD)/ S (THFA) S (CYP) Bilanz
/°C /h /% % /% /% /%
150 0 84.4 28.1 35.8 0.0 75.5
150 4 84.6 28.6 37.0 0.0 77.1
150 7.5 85.0 28.2 37.2 0.1 76.9
150 22 85.1 27.7 36.7 1.0 80.3
170 24 90.7 25.0 24.6 3.6 74.0
170 27 90.8 23.9 241 3.9 73.4
170 32 90.8 23.0 23.5 4.6 72.7
170 46 90.7 23.0 22.8 5.0 70.2

Bedingungen: 10g KAT_TBR_02, puz2 = 20bar, Vi = 2.3mL min-', Vgas = 10 NL h-!
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Tabelle 7.39 Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei verschiedenen Reaktionsbedingungen im
Rieselbettreaktor (DOE-Versuchsplan 2).
u T p Vi Vas X S(1,2PeD) S (THFA) S (CYP) Bilanz
/°C / bar /mLmin" /NLh' /% /% /% /% /%

1 100 10 3 10 13.1 11.6 73.2 0.0 98.4
2 180 10 0.5 10 83.5 19.3 15.7 9.3 67.6
3 100 50 0.5 10 99.9 10.5 84.4 0.0 95.6
4 100 30 5 10 28.8 8.8 85.9 0.0 98.8
5 140 30 2.3 10 99.5 22.2 67.2 0.1 93.3
6 140 50 5 10 93.3 17.7 75.9 0.0 96.0
7 140 30 2.3 10 99.8 23.7 66.3 0.2 94.4
8 180 50 5 10 100.0 19.7 68.5 3.0 100.0
9 100 10 2.3 10 85.4 17.9 71.5 0.0 93.0
10 100 50 5 10 50.3 9.1 80.2 0.0 95.1
11 180 10 3 10 44.6 4.4 4.9 25.6 77.7
12 180 30 5 10 79.7 26.0 39.1 1.4 81.6
13 140 30 2.3 10 97.7 25.6 58.0 0.1 89.1
14 140 10 5 10 10.9 17.4 44.7 0.0 96.6
15 180 50 5 10 96.8 26.5 47.4 0.6 84.2
16 100 30 1 10 97.3 15.1 77.1 0.0 93.5
17 180 30 1 10 100.0 22.9 39.7 3.1 81.0
T1 120 20 1 10 98.7 20.6 66.0 - 88.4
T2 120 40 1 10 100.0 17.1 75.7 - 93.7
T3 160 40 1 10 100.0 22.7 594 - 88.2
T4 160 20 1 10 100.0 24.5 37.4 - 75.1
T5 140 30 1 10 96.3 23.1 57.2 - 83.6
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7.2.6 Modellierung des Rieselbettreaktors

Tabelle 7.40 In den Simulationen verwendete Korrelationen und Werte fir die Eigenschaften der Reinstoffe.
Substanz Eigenschaft Wert/Korrelation Quelle
FA Kritisches Volumen 0.2834 m3 kmol" AspenPlus/NIST'31
Molare Masse 98.1 g mol”
THFA Kritisches Volumen 0.3125 m3 kmol" AspenPlus/NIST'31
Molare Masse 102.1 g mol”
1,2-PeD Kritisches Volumen 0.355 m3 kmol AspenPlus/NIST'31
Molare Masse 104.1 g mol”
Wasser Dichte Siehe Tabelle 7.44 NISTI0]
Viskositat Siehe Tabelle 7.44 NISTIT10]
. N T .y
Oberflachenspannung o = 0.07275 - (1 —0.002 (E - 291)) E6tvos Regel
. M
H; Dichte Py, = P 7n Ideales Gas
2 RT
D penrrc(l)
Pa-s K K
T3
+D (—) VDI
. PP K
Viskositat T4 Warmeatlas!'”’]
£ ()
+ K
Konstanten A bis E: siehe
VD|[177]
kg
Tmm: p =096— ; i
Katalysator Bettdichte pett 76”; Géz\slgrr:]er';rllf;he
2mm: pgerr = 0.675 9
. _ mL
Spez. Tmm: Vporen = 0'387 Quecksilber-
L . .
Porenvolumen 2mm: Vppren = 0_58% Porosimetrie
Schittungsporositat €pert = 0.37 (78]
i P
Innere Porositét €kugel = — Vporen -
1—€pert
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Tabelle 7.41 Umsatz und Selektivitat zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen Wasserstoffdriicken im
Rieselbettreaktor (Modellierung).

p/ bar X/ % S (THFA) / % S (1,2PeD) / % X/ % S (THFA) / % S (1,2PeD) / %
1mm Schale 1mm Schale 1mm Schale 2mm Schale 2mm Schale 2mm Schale

10 39 49 44 30 45 41

20 77 59 39 57 56 39

30 100 64 35 85 62 36

40 100 67 32 100 67 32

p/ bar X/ % S (THFA) / % S (1,2PeD) / % X/ % S (THFA) / % S (1,2PeD) / %

1mm Voll 1Tmm Voll Tmm Voll 2mm Voll 2mm Voll 2mm Voll

10 35 50 41 27 47 36

20 68 61 37 51 60 34

30 99 66 32 76 66 32

40 100 70 30 98 70 29

Reaktionsbedingungen: 1 mL min-!, 0.51 mol L-1 FA in Wasser, 10 NL h-' Hz, 10g Katalysator, 140°C.

Tabelle 7.42 Umsatz und Selektivitdat zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen Manteltemperaturen fir
verschiedene Katalysatoren im Rieselbettreaktor.
T X S (THFA) S (1,2PeD) X S (THFA) S (1,2PeD)
/°C [/ % /% /% /% [/ % /%
1mm Schale 1mm Schale 1mm Schale 2mm Schale 2mm Schale 2mm Schale
100 86 80 19 59 80 20
120 98 72 27 70 72 28
140 100 64 35 85 62 36
160 100 55 42 99 54 42
180 100 46 48 100 45 46
T X S (THFA) S (1,2PeD) X S (THFA) S (1,2PeD)
/°C [/ % /% /% /% [/ % /%
Tmm Voll Tmm Voll Tmm Voll 2mm Voll 2mm Voll 2mm Voll
100 74 82 18 51 82 17
120 87 74 25 62 75 24
140 100 66 33 76 66 32
160 100 58 40 93 57 38
180 100 48 45 99 48 42

Reaktionsbedingungen: 30 bar, 1 mL min-!, 0.51 mol L-1 FA in Wasser, 10 NL h-' H2 10g Katalysator.

Tabelle 7.43 Umsatz und Selektivitdt zu den Hauptprodukten bei unterschiedlichen Flissigkeitsforderraten fur
verschiedene Katalysatoren im Rieselbettreaktor (Modellierung).

VFL/ ml

mint X/ % S (THFA) / % S (1,2PeD) / % X/ % S (THFA) / % S (1,2PeD) / %
Tmm Schale Tmm Schale 1Tmm Schale  2mm Schale  2mm Schale  2mm Schale

1 100 64 35 85 62 36

2 67 64 35 51 63 34

3 49 64 34 37 63 33

4 39 64 34 30 64 33

5 33 65 33 25 64 32

Ve / mi X/ % S(THFA)/%  S(1,2PeD)/% X/ % S(THFA)/%  S(1,2PeD)/%

Tmm Voll Tmm Voll Tmm Voll 2mm Voll 2mm Voll 2mm Voll

1 929 66 33 76 66 32

2 59 66 33 45 66 30

3 42 66 32 32 66 30

4 34 66 32 26 67 29

5 28 67 31 21 67 29

Reaktionsbedingungen: 30 bar, 0.51 mol L' FA in Wasser, 10 NL h-1 H2 10g Katalysator, 140 °C.
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Tabelle 7.44 Temperaturabhéngige Viskositat und Dichte von Wasser (Daten des NISTI'10]),
T/K n/Pas p/kgm?3
273.16 0.0017874 1000.55064
293.16 0.0010008 998.839184
313.16 0.00065297 992.822081
333.16 0.00046664 983.796426
353.16 0.00035467 972.410769
373.16 0.00028209 958.989385
393.16 0.00023237 943.748458
413.16 0.00019682 926.742034
433.16 0.00017045 907.970112
453.16 0.00015025 887.324601
471.44 0.00013554 866.64306
Tabelle 7.45 Gravimetrisch bestimmter Holdup verschiedener Tragermaterialien
X 0 n o m o
mint b7 £ £ £ £ E ES o8 =8 £8 £
s & 3 & S Eg 28 J38 ER E3
0 10 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
1 10 0.062 0.053 0.086 0.051 0.017 0.066 0.054 0.045 0.049 0.043
2 10 0.087 0.070 0.109 0.063 0.024 0.082 0.070 0.057 0.066 0.055
3 10 0.104 0.081 0.125 0.072 0.028 0.093 0.081 0.065 0.080 0.061
4 10 0.116 0.089 0.138 0.079 0.033 0.102 0.089 0.073 0.090 0.068
5 10 0.126 0.096 0.150 0.086 0.036 0.110 0.095 0.078 0.100 0.074
6 10 0.134 0.102 0.161 0.092 0.039 0.117 0.100 0.083 0.109 0.081
7 10 0.141 0.107 0.172 0.097 0.042 0.123 0.105 0.088 0.117 0.086
8 10 0.147 0.112 0.181 0.103 0.045 0.128 0.109 0.091 0.125 0.090
9 10 0.153 0.116 0.190 0.107 0.047 0.134 0.114 0.094 0.132 0.093
10 10 0.159 0.120 0.198 0.112 0.049 0.138 0.118 0.098 0.138 0.097
9 10 0.152 0.115 - 0.109 0.047 0.133 0.113 0.095 0.135 0.094
8 10 0.145 0.110 - 0.104 0.046 0.127 0.109 0.090 0.130 0.088
7 10 0.137 0.104 - 0.098 0.044 0.120 0.104 0.086 0.124 0.082
6 10 0.129 0.098 - 0.092 0.042 0.113 0.098 0.081 0.118 0.075
5 10 0.120 0.091 - 0.086 0.039 0.105 0.091 0.076 0.109 0.068
4 10 0.111 0.084 - 0.079 0.036 0.097 0.084 0.070 0.101 0.061
3 10 0.100 0.076 - 0.070 0.032 0.089 0.077 0.064 0.092 0.053
2 10 0.087 0.067 - 0.061 0.026 0.078 0.067 0.055 0.082 0.043
1 10 0.069 0.052 - 0.048 0.018 0.063 0.052 0.042 0.067 0.030
0 10 0.000 0.000 - 0.000 0.001 0.002 0.001 0.000 0.000 0.000
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