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Kapitel 1 Einleitung und Ziele der Arbeit

1 Einleitung und Ziele der Arbeit

Die Selektivhydrierung von Acetylen ist ein wichtiger Bestandteil des Weges vom Erddél zu den
Wertprodukten Ethen und Polyethylen. So wird beim Steam-Cracken von Erdolfraktionen
neben Ethen immer auch ein geringer Anteil an Acetylen gebildet. Dieses stort jedoch die
Polymerisation von Ethen, da eine Vergiftung von Polymerisationskatalysatoren oder eine
Copolymerisation unter Minderung der Produktqualitat erfolgen kann. Die Entfernung des
storenden Nebenproduktes erfolgt deshalb in der Regel durch die Selektivhydrierung des
Acetylens zu Ethen, wodurch eine kostengiinstige Aufreinigung unter gleichzeitiger Erh6hung
der Ethen-Ausbeute stattfindet.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde die C2-Tail-End-Hydrierung als eine hdufig genutzte Variante
fiir die industrielle Entfernung von Acetylen aus Ethen-Gasstromen detaillierter untersucht.
Eine weitere Verbesserung dieses bereits hochentwickelten Prozesses ist dabei aufgrund der
hohen Tonnage von weltweit Gber 100 Millionen Tonnen Ethen im Jahr ein interessantes
Forschungsgebiet.

Ublicherweise wird fir die Erforschung der Hydrierkatalysatoren ein isothermer
Versuchsreaktor verwendet. Dieser ist fir Laboruntersuchungen im kleinen Mal3stab leicht
realisierbar und einfach zu betreiben. In der Industrie wird dagegen h&ufig, so auch fir die C2-
Tail-End-Hydrierung, eine adiabate Betriebsweise gewéhlt, um hohe Umsétze mit geringeren

Installationskosten zu erreichen.

Die Diskrepanz zwischen den isothermen Laborsystemen und adiabaten Industriereaktoren soll
in dieser Arbeit durch den Aufbau eines adiabaten Versuchsreaktors tberwunden werden und
so Untersuchungen von Katalysatoren nah an den Industriebedingungen ermdoglichen. Ein
Hauptziel ist daher die Nachbildung des Industrieprozesses zur vollstdndigen Entfernung von
Acetylen im Labormalistab. Besonderes Augenmerk soll dabei auf das axiale Temperaturprofil
im Katalysatorbett gelegt werden, welches die Bestimmung von Reaktionszonen im Reaktor
ermoglicht. Um nah an den ideal adiabaten Bedingungen zu bleiben, soll der Versuchsreaktor
eine moglichst geringe Wérmeabgabe nach auRen aufweisen.

Die Verbesserung der Selektivitat zu Ethen gegenliber dem bestehenden Industrieprozess ist
ein priméres Ziel der aktuellen Forschung, damit die Produktion von Ethen gesteigert, die
Bildung des Nebenproduktes Ethan minimiert und eine konstante Selektivitat Gber die

Betriebszeit erreicht wird. Im Rahmen dieser Abhandlung wird dabei nicht auf eine praparative
1
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Verbesserung des Katalysatormaterials, sondern auf Maglichkeiten der Selektivitatssteigerung
durch optimierte Prozesshbedingungen oder die Verwendung von Einbauten eingegangen. Im
Besonderen wird die Schichtung von unterschiedlichen Katalysatoren in einem Katalysatorbett
untersucht, wobei neben den Auswirkungen auf die Selektivitat auch die Verteilung der
Reaktionszonen im Reaktor und die Bildung héher Nebenprodukte wichtige Vergleichspunkte

sind.

Eine kinetische Betrachtung der Reaktion soll das Gesamtverstandnis des Hydrierprozesses von
Acetylen an den hier beispielhaft betrachteten Palladium-Katalysatoren komplettieren und
experimentell beobachtete Zusammenhénge fur die Nebenprodukte Benzol und Butadien

beschreiben.
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2 Stand von Wissenschaft und Technik

2.1 Ethylenproduktion

Ethen ist eines der wichtigsten Grundprodukte der chemischen Industrie und wird in Form von
Polyethylen flr zahlreiche Verpackungen und Gegenstande des taglichen Bedarfs verwendet
[1]. In Europa werden pro Jahr etwa 20 Mio. Tonnen Ethen produziert [2], weltweit sind es
mehr als 130 Mio. Tonnen [1]. In Deutschland werden gréRere Steamcracker fir die
Produktion von Ethen unter anderem in Bohlen (Dow 565 kT/Jahr), Gelsenkirchen (BP
1073 kT/Jahr), KoéIn-Worringen (Ineos Olefins 946 kT/Jahr), Wesseling (Lyondell Basell
1040 kT/Jahr) und Ludwigshafen (BASF 620 kT/Jahr) mit einer mittleren Auslastung von 90 %
betrieben [2].

Mehr als die Halfte des produzierten Ethens wird fur die Herstellung von Polyethylen
verwendet (siehe Abbildung 2-1), dabei werden die Varianten LDPE (22 %), LLDPE (14 %)
und HDPE (22 %) unterschieden. Ein weiteres wichtiges Folgeprodukt von Ethen ist
Dichlorethan (13 %), welches zu Vinylchlorid und folgend zu Polyvinylchlorid, kurz PVC,
umgewandelt wird. Die Weiterverarbeitung zum Zwischenprodukt Ethylbenzol weist einen
Anteil von 7 % der Ethylen-Produktion auf. Dieses wird zu Styrol dehydriert und kann zur
Herstellung von Polystyrol, ABS-Copolymer oder Styrol-Butadien-Kautschuk verwendet
werden. Letztlich werden (ber dreiviertel der Produktion von Ethen fir die Herstellung von

Polymeren verwendet.

LDPE/ Andere
LLDPE

Ethylbenzol

Ethylenoxid

Dichlorethan

HDPE

Abbildung 2-1: Ethylenverbrauch nach Folgeprodukten in 2016 fir Europa (Andere: Ethanol,
Acetaldehyd, EPDM, EVAC, VAM) vgl. [2].
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Die vielfaltigen Umwandlungsméglichkeiten von Ethen in Folgeprodukte und zu Polymeren

sind im Anhang detaillierter aufgeftihrt (siehe Abbildung 8-1).

Die Herstellung von Ethen erfolgt vorwiegend uber das Steamcracken von Naphtha oder
anderen Erdolfraktionen. Ein Verfahrensschema dieses auch als Mitteltemperaturpyrolyse
bezeichneten Prozesses ist in Abbildung 2-2 gezeigt. Bei Temperaturen von 800 — 900 °C wird
in einem Ofen, welcher Rohre einer Lange von 60 — 80 m und eines Durchmesser von etwa
10 cm aufweist, eine thermische Spaltung der hochmolekularen Komponenten des Naphtha
erreicht [3]. Auf Basis eines radikalischen Kettenmechanismus werden dabei vorwiegend Ethen
(Anteil etwa 30 %) und Propen (15 %), sowie Pyrolysebenzin, Methan und Butene erhalten.
Durch die Zugabe von Wasserdampf (engl. steam) wird bei diesem Verfahren eine Verdinnung
der organischen Produkte erzielt. Dies fuhrt zu geringeren Koks- und Teerablagerungen und
verhindert zusammen mit der kurzen Reaktionszeit die Polymerisation der gewinschten
Olefine [4].

Crackgase

— Abgas

Wasserdampf

1=

Naphtha > < Wasser
I
< Crackbenzin
A B
> =
< >
< ‘ >
Steamcracker
Hochdruck-
dampf

Quenchdél

Abbildung 2-2: Schema Steamcracker, A-Wasserquench, B-Olquench, C-Olwaschkolonne,
D-Destillationskolonne [3].

Die Zusammensetzung der Crackprodukte héngt vor allem vom Ausgangsmaterial und den
Reaktionsbedingungen ab, eine beispielhafte Zusammensetzung ist in Abbildung 2-3
dargestellt. Bei einer hoheren Temperatur werden vermehrt kurzkettige Produkte erhalten,
somit kann beispielsweise der Anteil von Ethen und Methan auf Kosten von Propen und Buten
erhoht werden. Mittels einer Hochtemperaturpyrolyse kénnen auch hohe Gehalte an Acetylen
erzeugt werden, dazu sind Temperaturen Gber 1200 °C notwendig [3]. Die

Temperaturabhangigkeit der Produktzusammensetzung des Crackergases wird durch die freie
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Bildungsenthalpie (vgl. Abbildung 2-4) bestimmt. So ist erst ab einer Temperatur von etwa
750 °C Ethen gegentber Ethan thermodynamisch beglnstigt. Grundséatzlich ist immer auch der
Zerfall in die Elemente Kohlenstoff und Wasserstoff moglich, wodurch es zu

Koksablagerungen kommen kann.

Die Verweilzeit im heilen Bereich des Crackreaktors beeinflusst ebenfalls die
Produktzusammensetzung. Fur eine hohe Ausbeute an Ethen wird Ublicherweise eine sehr
kurze Verweilzeit von 0,2 — 0,3 s genutzt. Fir dieses, als Ultrakurzzeitcracken bezeichnete
Verfahren, wird eine hohe Crackscharfe (engl. severity) mit kurzer Verweilzeit und hoher
Temperatur verwendet [3, 5]. Mit entsprechend geringer Crackschérfe werden langerkettige

Produkte erhalten.

140 Hexan

1 % Wasserstoff Ethan

120
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Abbildung 2-3: Typische Komponenten- Abbildung 2-4: Freie Bildungsenthalpie
zusammensetzung des Spaltgases beim einiger Kohlenwasserstoffe [kJ(mol C)?]
Steamcracking, vgl. [6]. [3].

Damit eine Weiterreaktion der Alkene verhindert wird, muss das Crackgas sofort nach dem
Verlassen des Reaktors abgekihlt werden. Dazu wird es zunéchst in einem Wasserquench (A
in Abbildung 2-2) unter Bildung von Hochdruckdampf in 0,1 s auf 400 °C abgekuhlt. Die
weitere Senkung der Temperatur erfolgt durch einen Olquench (B), in dem Ol in das
Gasgemisch gespritzt wird. Es resultieren etwa 200 °C, wodurch die unerwiinschte
Weiterreaktion nicht mehr moéglich ist. Die folgende Aufarbeitung beginnt mit dem Entfernen

des Quenchdls und der Trennung in die Crackgase und das Pyrolysebenzin. [3]

Fur die Isolierung von Ethen, aber auch anderen Olefinen aus dem Gasstrom sind mehrere

Trennstufen notwendig. Zundchst werden die Crackgase dabei einer Sauergaswasche zugefuhrt,
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um Kohlendioxid und Schwefelwasserstoff mittels Ethanolaminen zu entfernen. AnschlieRend
erfolgt nach einer Kuhlung die Entfernung von Wasser durch eine Adsorption an
Molekularsieben. [3]

Die weitere Auftrennung unterscheidet sich je nach Verfahren der Acetylenhydrierung leicht

und wird im nachsten Abschnitt differenzierter erlautert.

Der reale Aufbau einer Steamcracking-Anlage soll abschlieBend durch Abbildung 2-5
verdeutlicht werden. Es zeigt sich eine kompakte Anordnung der einzelnen Verfahrensteile,

wobei die Spaltofen im Vergleich zur Aufarbeitung der Crackergase nur einen kleinen Teil

einnehmen.
Kamin Einspritzstellen Sauergaswasche Cs-Kolonne  Ethen-Kolonne
fir
Spaltéfen Quenchol C,/Ca-Splitter

1/02' |
Splitter

Olwasche
Mef3- und

Regelwarte

- Wasserwasche

(

Propen- Ethen-

Kaltekreislauf Kugeltanks
Kompressorenbau Naphtha-
(Verdichtung) Tank

Abbildung 2-5: Realer Steamcracker der BASF mit der vollstdndigen Gasaufbereitung [7].
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2.2 Selektive Acetylenhydrierung

2.2.1 Uberblick Verfahren

Das Gasgemisch, welches aus dem Steamcracker erhalten wird, muss einer Hydrierung
unterzogen werden, um Acetylen und andere hochreaktive Verbindungen zu entfernen. Es gibt
drei unterschiedliche Verfahren, die aktuell Verwendung finden: die Rohgashydrierung, die
Front-End und die Tail-End-Hydrierung [5, 8]. Sie unterscheiden sich in erster Linie durch die
Anordnung des Hydrierreaktors im Trennverfahren, vgl. Abbildung 2-6. Entsprechend des
Verfahrens variieren aulerdem die Reaktionsbedingungen und die verwendeten Katalysatoren,

um eine jeweils optimale Selektivhydrierung zu erzielen.

Methan &
Wasserstoff

Ethen

1: Rohgashydrierung Tiefkiihlung
2: Front-End-Hydrierung
3: Tail-End-Hydrierung

Ethen
Kolonne

| [ E> Propen
4E> Propan
C4-Schnitt
Crackgase
Verdichter COy-und Ha5-
Absorber C5-Schnitt
Ethan Propan- Propen- Butan-
Kolonne Kolonne Kolonne Kolonne

Abbildung 2-6: Schema zur Aufarbeitung der Steamcrackergase mit den Anordnungs-
moglichkeiten des Hydrierreaktors fir Rohgashydrierung, Front-End- und Tail-End-
Hydrierung, vgl. [3].

Rohgashydrierung

Bei der Rohgashydrierung wird das gesamte Produktgas des Steamcrackers in der Regel direkt
nach der Sauergaswasche in einem Hydrierreaktor behandelt. Dieses Verfahren ist sehr einfach,
da keine Vortrennung erfolgen muss und stellt das urspriingliche Hydrierverfahren dar. Durch
die Hydrierung des gesamten Rohgases werden neben Acetylen, auch teilweise Methylacetylen
und Vinylacetylen aus dem Gasstrom entfernt, wodurch partiell auf die separate Hydrierung
der C3 und C4-Gase verzichtet werden kann [9]. Ein weiterer Vorteil der Rohgashydrierung
sind geringere Investitionskosten, da durch einen einzigen Hydrierreaktor im gesamten
7
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Gastrennverfahren auch zusétzliche Peripherie nicht mehrfach benétigt wird (z. B. Guard-

Trockner, Analytik, Kihlung, Warmetauscher) [10].

Einen grofRen Nachteil dieses Verfahrens stellt dagegen der nennenswerte Verlust von Butadien,
welches neben den Acetylenen ebenfalls hydriert wird, dar [5]. Problematisch ist die schnellere
Deaktivierung der Katalysatoren durch hochmolekulare Nebenprodukte im Vergleich zum
Front-End-Verfahren, wodurch ein paralleler Ersatzreaktor fur eine unterbrechungsfreie

Regeneration bendtigt wird [9, 10].

Als Katalysatoren wurden in erster Linie nickelhaltige Trégerkatalysatoren verwendet. Aktuell
werden ebenfalls neuentwickelte Katalysatoren mit Palladium als Aktivkomponente genutzt
[9]. Diese fiihren zu einer gesteigerten Selektivitat der Acetylenhydrierung und geringeren

Verlusten an Butadien, wodurch auch Rohgashydrieranlagen weiterhin bestehen kdnnen.

Front-End-Hydrierung

Der Name Front-End ergibt sich durch die Lage des Hydrierreaktors vor der Abtrennung von
Wasserstoff und Methan (vgl. Abbildung 2-6). Im Vergleich dazu ist ein Tail-End-Reaktor erst
nach dieser Trennstufe angeordnet.

Das Reaktionsgas weist fiir Front-End-Reaktoren somit charakteristisch sehr hohe Gehalte an
Wasserstoff auf (5 — 30 %) [9]. Dies wirkt sich vorteilhaft auf die Laufzeit der Reaktoren von
bis zu 5 Jahren aus, da eine geringe Bildung von Grindélen und Koks auftritt [10]. AulRerdem
ist kein paralleler Ersatzreaktor notwendig, da in der Regel keine Unterbrechung durch eine
Regeneration stattfindet. Demgegeniiber liegt ein erhohtes Sicherheitsrisiko vor, da eine
unkontrollierte Reaktion unter Verbrauch des gesamten Wasserstoffs moglich ist. Es kann
ebenfalls leicht zu lokalen Hotspots im Hydrierreaktor kommen, wodurch vermehrt Ethan
gebildet wird [11]. Deshalb werden neben adiabaten auch weitgehend isotherme
Rohrbiindelreaktoren genutzt, um temperaturabhdngige Selektivitatsprobleme zu verringern.

Als Katalysatoren werden meist promotierte Palladium-Katalysatoren verwendet [9].

Um ein exothermes Durchgehen der Reaktion zu verhindern ist Kohlenmonoxid als Moderator
fur Front-End-Verfahren notwendig. Dieses verringert die Aktivitat des Katalysators und
verbessert im Gegenzug die Selektivitdit zum Zielprodukt Ethen. Durch eine geeignete
Fahrweise kann die Aktivitat des Katalysatorbettes gezielt angepasst werden, damit lediglich

eine Reaktionsstufe bendtigt wird. Fluktuationen des CO-Gehaltes kdnnen durch einen

8
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schwankenden Umsatz zu groRen Problemen flihren. Einerseits kann, resultierend aus einem zu
niedrigen Umsatz bei zu hohem CO-Gehalt, ein Durchbruch von Acetylen in das Produktgas
erfolgen. Im Umkehrschluss sind bei einem zu geringem CO-Zusatz eine starke Exothermie
und Ausbeuteverluste durch die unselektive Folgehydrierung von Ethen zu Ethan zu erwarten
[10].

Fur das Front-End-Verfahren werden spezielle Anordnungen aufgefiihrt, wodurch eine weitere
Unterteilung erfolgen kann [5, 12]. Es ist beispielsweise mdglich, eine Hydrierung nach der
Abtrennung der C4+— oder der Cs+—Komponenten durchzufiihren. Somit kénnen Propan, Propen

und Propin im Eduktgas des Front-End-Reaktors enthalten oder bereits abgetrennt sein.

Tail-End-Hydrierung

Die Tail-End-Hydrierung, auch Back-End-Hydrierung genannt, wird nach der Abtrennung von
Wasserstoff und Methan durchgefuhrt (vgl. Abbildung 2-6). In einem Gasstrom, lediglich aus
Ethen, Ethan und Acetylen bestehend, wird gezielt Wasserstoff zudosiert, um hdochste
Selektivititen zu Ethen zu erreichen. AuBerdem weist dieses Verfahren geringe
Sicherheitsprobleme durch den niedrigen Wasserstoffgehalt und das damit begrenzte

Reaktionspotential auf. [5]

Ein groRer Nachteil ist die Bildung von sogenannten Griinélen und Koksablagerungen, welche
die Laufzeit eines Reaktors auf etwa 6 Monate begrenzen. Eine parallele Reaktoreinheit ist
notwendig, um den durchgéngigen Betrieb wahrend der Regeneration sicher zu stellen. Mittels
Regeneration kann die Lebensdauer der Katalysatoren auf mindestens 5 Jahre ausgedehnt

werden. [9]

Im Folgenden wird das Verfahren der Tail-End-Hydrierung detaillierter betrachtet, da es ein
zentraler Aspekt dieser Arbeit ist und speziell die Anforderungen sowie Gegebenheiten in der

Industrie berticksichtigt werden sollen.
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2.2.2 C2-Tail-End-Verfahren

Das Tail-End-Verfahren wird in adiabaten Festbettreaktoren mit zwei oder drei
Katalysatorbetten in Serie durchgefihrt. Deren Anzahl hangt dabei vom Acetylengehalt des
Feedgases ab, wobei bis 1,7 % Acetylen in der Regel nur zwei Katalysatorbetten verwendet
werden [10]. Bei groReren Gehalten mussen drei Stufen verwendet werden, um ein
vollstandiges Entfernen des Acetylens unter den Gehalt von 1 ppm [5, 10, 13] gewdhrleisten zu
konnen. Eine Zwischenkihlung verhindert ein Ubermaiiges Aufheizen durch die exotherme

Hydrierreaktion und ermdglicht so eine bessere Reaktionskontrolle.

In dem Tail-End-Verfahren wird, wie in Abbildung 2-7 gezeigt, die tiefgekuhlte C2-Fraktion
nach Abtrennung von Methan und Wasserstoff genutzt. Um eine optimale Energieeffizienz zu
erreichen, wird das Eduktgas im Gegenstrom mit dem Produktgas des Hydrierreaktors
vorgewarmt. Nach einer gezielten Dosierung von Wasserstoff fiir die erste Reaktionsstufe kann

mittels Heizdampf die gewunschte Reaktoreingangstemperatur eingestellt werden.

Dampf fz;
Kondensat

Wasserstoff

selektivhydriertes
Produkt

Kalte C2-Fraktion
I—E> Griinol

Abbildung 2-7: Schema der C2-Tail-End-Hydrierung im Mehrschichtreaktor, vgl. [14].

Die erste Reaktionsstufe weist die hochste Belastung mit Acetylen im Eduktgas auf. Sie
schwankt anhdngig von der Temperatur und Verweilzeit im Steamcracker sowie dem
verwendeten Feedgas zwischen 0,5 und 2,5 % [5, 13]. Durch das geringe Wasserstoff-Acetylen-
Verhéltnis beim Tail-End-Verfahren, welches flir den gesamten Prozess zwischen 1,2 und 2

angegeben wird [5, 10], kann zwar die hochste Ausbeute an Ethen erzielt werden, jedoch
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werden auch groRe Gehalte an Grindlen und Koks, vor allem im ersten Katalysatorbett,
gebildet.

Die Zwischenkihlung zwischen den drei Reaktionsstufen erfolgt kombiniert mit dem
Einspeisen von Wasserstoff. Die benotigte Menge wird anhand des verbleibenden
Acetylengehaltes nach Stufe 1 bzw. Stufe 2 errechnet. Exakte Industriedaten, welche den

Wasserstoffanteil der einzelnen Stufen angeben, sind jedoch nicht 6ffentlich verfugbar.

Das heiRRe Produktgas des letzten Katalysatorbettes wird tiber Wérmetauscher gekihlt, sodass
final das Grindl, welches aus teilweise ungeséattigten Kohlenwasserstoffen mit im Mittel 12 bis
20 Kohlenstoffatomen besteht, abgeschieden werden kann. Ein erneuter Einsatz des Grunols
im Steamcracker ist moglich, bei geringen Mengen kann auch eine Verbrennung

wirtschaftlicher sein [13].

Fur die Fahrweise des Hydrierreaktors ist als oberstes Ziel das Verhindern eines
Acetylendurchbruches von mehr als 1 ppmv gesetzt [10]. In diesem Fall misste méglicherweise
der gesamte Produktstrom des verunreinigten Ethens verbrannt werden. Durch die lange
Verweilzeit von Acetylen in der Ethen-Ethan-Trennkolonne, kann so ein Verlust von mehr als
1000 Tonnen Ethen auftreten [9]. Eine Beeintrachtigung des gesamten Verfahrensverbundes ist
unter allen Umstanden zu vermeiden, da Produktionsausfalle weiterverarbeitender Werke zu

grol3en finanziellen Einbul3en fuhren.

Ein zweites wichtiges Ziel im Betrieb des Hydrierreaktors kann auch der vollstandige
Verbrauch von Wasserstoff sein, falls keine Madglichkeit der nachtréglichen
Wasserstoffabtrennung im Verfahren besteht. Eine Abtrennungsmoglichkeit ist die
Tiefkiihlung des Kopfproduktes der Ethen-Ethan-Kolonne mit einer Teilrickfihrung. Ethen
wird dabei unterhalb des Kopfproduktes entnommen und Ethan verbleibt als Sumpfprodukt,
welches erneut dem Steam-Cracker zugeflihrt wird [6]. Der Verfahrensabschnitt des
Rickflusskuhlers wird oft als ,,pasteurization section bezeichnet und ist eine energieeffiziente
Methode, um Wasserstoff abzutrennen, ohne den gesamten Gasstrom kiihlen zu mussen [15].
In Abbildung 2-8 ist ein Schema des Verfahrens gezeigt.

11
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Purge-Gas
(H)

10
C2-Feed |:> Ethen

|H

N

' > Ethan

Abbildung 2-8: Wasserstoffabtrennung aus dem Produktgas der Tail-End-Hydrierung [15].

Sofern die Bedingung des Acetylenlimits von 1 ppm erflllt ist, wird ein Maximieren der Ethen-
Ausbeute als finanziell lohnendes Ziel verfolgt [10], wobei die Wahl geeigneter Katalysatoren
und Verfahrensbedingungen von grofRer Bedeutung ist. Die H6he des Zugewinns an Ethen kann
im Bereich von 50 % des Acetylenanteils liegen [5]. Beim Vergleich von Industriedaten zeigt
sich, dass der theoretisch mogliche Ethen-Zugewinn nur selten erreicht wird [16]. Durch
Probleme beim Betrieb des Hydrierreaktors treten dagegen teilweise auch hohe Verluste an
Ethen auf [16], weshalb eine ausreichende Lange der Katalysatorbetten zum Abfangen von

Spitzen im Acetylengehalt berlcksichtigt werden sollte.

Die Regeneration der Katalysatorbetten ist aufgrund der Deaktivierung durch Koks- und
Grinolablagerungen mit fortschreitender Betriebszeit eine notwendige Prozedur der Tail-End-
Hydrierung [17]. Ein géngiges Verfahren nutzt Heizdampf und Luft, um kontrolliert die
Ablagerungen teilweise zu oxidieren und auszuspulen. Fir die Wiederherstellung der vollen
Katalysatoraktivitat muss verbleibende Feuchtigkeit vollstandig entfernt und mit Wasserstoff

bei Temperaturen Gber 120 °C eine Reduktion durchgefuhrt werden [5, 17].

12
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2.3 Palladium-Silber-Katalysatoren

Im Tail-End-Verfahren werden aktuell Trégerkatalysatoren mit Palladium als
Aktivkomponente genutzt. Wichtige Grundlagenuntersuchungen fiihrte in den 50-er Jahren
Bond zusammen mit Dowden und Mackenzie [18] durch. Sie bewiesen, dass Palladium die
hdchste Aktivitat fur die Hydrierung von Acetylen besitzt, da eine vorteilhafte elektronische

Struktur und geometrische Anordnung der Palladiumatome vorliegen.

Ab 1970 setzte sich Palladium trotz eines hoheren Preises industriell gegeniiber den zuvor
genutzten Nickel-, Eisen- und Kobalt-Katalysatoren durch, da eine deutlich hohere Selektivitat
zu Ethen erreicht werden konnte [19]. Die schnelle Deaktivierung durch
Polymerisationsprodukte auf der Katalysatoroberflache war zu dieser Zeit eine maRgebliche
Ursache von sehr geringen Katalysatorstandzeiten. Mit dem Ubergang zu promotierten
Katalysatoren von Palladium mit anderen Metallen, vorrangig Silber, wurden hochaktive und

selektive Hydrierkatalysatoren gefunden, die bis heute Verwendung finden [20].

Neben Palladium werden auch andere Metalle als Aktivkomponente untersucht. So wird von
einer Hydrierung von Acetylen an Rhodium [18], Platin [21], Iridium [22], Gold [23], Eisen
[24] und Kupfer [25, 26] berichtet. Dabei ist Gold als Aktivkomponente aktuell ein wichtiger
Forschungsgegenstand, da keine bzw. nur eine minimale Folgehydrierung von Ethen zu Ethan
auftritt und gleichzeitig auch die Bildung hoherer Kohlenwasserstoffe niedrig ist [23, 27, 28].
Auch verschiedene Nickel-Legierungen kénnen fur die Hydrierung von Acetylen verwendet
werden [29, 30]. Diese zeichnen sich vor allem durch einen geringen Preis im Vergleich zu
Palladium als Edelmetall aus. Eine Kombination aus Nickel und Zink (Ni-Zn), untersucht durch
Studt [31], weist dabei eine vergleichbar hohe Selektivitat wie Palladium-Silber-Katalysatoren

auf.

Silber als Promotor

Reine Palladium-Katalysatoren zeigen, wie bereits erlautert, eine sehr hohe Aktivitat fur die
Acetylenhydrierung, missen jedoch mit einem Zusatz modifiziert werden, damit
Nebenreaktionen verringert und die Selektivitdt zum Hauptprodukt Ethen erhéht wird. Van
Santen [32] untersuchte die Modifikation von Metallpartikel-Oberflachen und stellte fest, dass
eine strukturelle oder bifunktionale Promotierung durch ein zweites Metall vorliegen kann. Die
strukturelle Veranderung wird dabei als geometrischer Effekt beschrieben, durch den die

Anzahl oder Art adsorbierter Spezies verandert wird. Mit einer zuséatzlichen elektronischen
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Wechselwirkung zwischen Aktivmetall und promotierendem Metall kann entsprechend eine

bifunktionale Veranderung bewirkt werden.

Fur die Modifikation von Palladium mit Silber wurde von Zhang et al. [33] eine bifunktionale
Promotierung angenommen, da mittels XRD- und XPS-Untersuchung neben der Silber-
Anreicherung an der Katalysatoroberfliche auch eine elektronische Verdnderung des
Palladiums vorgefunden wurde. Durch einen Ligandeneffekt soll dabei die Elektronendichte
des Silbers in freie d-Orbitale des Palladiums (Ubertragen werden. Durch XANES-
Untersuchungen von Huang et al. [34] wird eine Zunahme der Elektronendichte im 4d-Band
des Palladiums bestatigt, jedoch kann, nach Uberlegungen von Ponec [35], als Ursache eine
Veranderung der Anordnung der Palladium-Atome im Metallgitter durch den Silber-Zusatz
gesehen werden. So ermdglicht die Legierung mit Silber eine Isolation von Palladium-Atomen
an der Oberflache. Diese besitzen als Elektronenkonfiguration [Kr] 4d® 5s°, wéhrend in einem

Palladium-Gefiige auch Elektronendichte in den 5s-Orbitalen vorhanden ist [36].

Neben Silber sind auch andere Metalle und Halbmetalle als Promotor untersucht worden. Durch
Silicium wird beispielsweise ein Ensembleeffekt mit einer Isolation von einzelnen
Palladiumatomen erreicht [37]. Eine groRe Anzahl verschiedener Metall-Kombinationen, im
Besonderen mit Lanthanoiden, untersuchte Herrmann [38], dabei konnten hohe Selektivitaten

zu Ethen mit Pd-Eu und Pd-Y gefunden werden.

Palladium-Silber-Verhéltnis

Nicht nur die Art des zur Modifizierung eingesetzten Metalls, sondern auch dessen Mengen-
Verhaltnis zur Aktivkomponente kann entscheidend fur die Aktivitat von Katalysatorsystemen
sein. Fur das System Palladium-Silber wurden einige Untersuchungen unter isothermen
Bedingungen durchgefiihrt, um die Auswirkungen unterschiedlicher Palladium-Silber-

Verhaltnisse zu erortern.

Khan et al. [39] zeigte anhand von TPD-Messungen an Modelkatalysatoren, dass mit erhdhtem
Silberanteil eine erhohte Selektivitat von Acetylen zu Ethen mdglich ist. Dabei wurde im
Gegenzug eine sinkende Aktivitat durch eine Abdeckung der Palladium-Atome mit Silber
festgestellt. Bereits eine geringe Silber-Modifizierung (bis Verhaltnis Pd:Ag 1:0,5) konnte eine
groBe Anderung der Selektivitat und Aktivitat bewirken. Die weitere Erhéhung des Silber-
Anteils fiihrte in immer kleineren Schritten zu einer Verdnderung, so dass ab einem Palladium-
Silber-Verhéltnis von 1:2 eine weitere Zunahme von Silber keine signifikante Verbesserung

mehr bewirkte.
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Eine rein theoretische DFT-Rechnung von Gonzalez [40] weist nach, dass auf der Oberflache
der Katalysatornanopartikel einzelne, durch Silber getrennte Palladium-Atome gegeniber
Palladium-Dimeren energetisch begtinstigt sind. Diese gefundene Anreicherung von Silber an
der Partikel-Oberflache fihrt zur Trennung einzelner Pd-Reaktionszentren und wird als

Ursache der Aktivitéts- und Selektivitatsveranderungen angesehen.

Bei hohen Wasserstoff-Bedeckungen der Oberflache stellte Gonzélez [40] fest, dass Silber im
Partikelkern gehalten wird und die Bildung von B-Palladiumhydrid so verringert wird. Dadurch

wird eine geringe Ethan-Bildung durch den Silber-Zusatz ermdglicht.

Eine genauere Untersuchung der Katalysator-Oberflache fiihrten Khan et al. [41], Jin et al. [42]
und Ma et al. [43] mittels CO-Adsorptionsmessungen durch. Sie stellten fest, dass mit
steigendem Anteil an Silber die Anzahl von verbriickten CO-Molekilen und damit die Anzahl
benachbarter Palladium-Atome sinkt. Der Isolierungseffekt einzelner Zentren stieg bei diesen

Untersuchungen mit dem Zusatz von Silber in Art einer logarithmischen Sattigungskurve an.

Eine groRe experimentelle Untersuchungsreihe zu Palladium-Silber-Verhéltnissen wurde unter
isothermen Bedingungen von Kuhn [44, 45] veroffentlicht. Dabei wird festgestellt, dass mit
einem hoheren Anteil von Silber bei Pd-Ag-Katalysatoren eine bessere Isolation von einzelnen
Palladium-Aktivzentren stattfindet. Dies flhrt zu einer geringeren Hydrieraktivitat und im
Gegenzug zu einer erhohten Ethen-Selektivitat. Bei einer hoheren Silberlegierung wird des
Weiteren eine geringere Katalysatordeaktivierung durch eine geringere Bildung von Griintlen

festgestellt.

Bei unterschiedlichen Palladium-Silber-Verhdltnissen muissen gleiche Herstellungs-
bedingungen berlicksichtigt werden. So kann durch separate Silber-Nanopartikel ohne
Legierung mit Palladium, trotz héheren Anteils an Silber, eine geringere Ethen-Selektivitat
auftreten [14, 33, 44].

Tragermaterialien

Als Trégermaterial der Pd-Ag-Katalysatoren wird iiblicherweise a-Aluminiumoxid genutzt [5,
14, 46]. Komhom et al. [47] untersuchten ebenfalls die Modifikationen y-Al>O3 sowie 6-Al,03
und stellten fest, dass entsprechend der Zunahme der spezifischen Oberfliche von a-Al.O3 zu
v-Al,O3 Kleinere Palladium-Nanopartikel vorhanden sind, welche sich bei niedrigeren
Temperaturen reduzieren lassen. Durch eine hohere spezifische Oberfliache beim y-Al.O3z kann
zwar eine bessere Verteilung von Palladium erreicht werden, jedoch wirkt sich die Lewis-saure

Aluminiumoxid-Oberflache negativ auf die Ethen Selektivitat aus. Durch stark saure Zentren
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kann dabei die Bildung von Griindlen beglnstigt werden [48]. Ein Tragermaterial mit einem
2:1 Gemisch aus a- und y-Al2O3-Phasen konnte beste Ergebnisse liefern [49], da durch die
kombinierten Eigenschaften einerseits eine dreimal hohere BET-Oberflache im Vergleich zu
reinem o-Al2O3 fir viele Palladium-Nanopartikel vorhanden ist. Anderseits sind weniger saure
Zentren und ein ausgepréagtes Porensystem vorhanden, wodurch die Bildung von Grindélen

verringert ist.

Neben Aluminiumoxid in verschiedensten Modifikationen und Texturen wurden auch
Titanoxid und Siliciumoxid als Tragermaterialien untersucht [50, 51]. Beide Materialien zeigen
grundsatzlich gute Hydriereigenschaften, jedoch fehlt ein Vergleich mit Alumiumiumoxid bei
gleichen Bedingungen. Das Katalysatorsystem Pd/TiO: liefert eine h6here Selektivitat zu Ethen
im Vergleich zu Pd/SiO> [52]. Durch Tauster et al. [53] wurde zuvor ein starker SMSI-Effekt
fur Pd/TiO2 nachgewiesen. Deshalb wird ein Elektronentransfer zwischen dem Titanoxid-
Tréger und dem Palladium kombiniert mit einer partiellen Abdeckung der Metall-Oberflache
durch TiO; als Ursache der verbesserten Hydriereigenschaften gesehen.

Als ein neuer Ansatz wurden Zeolithe von Huang [54] untersucht. Dabei konnte fiir PdAg/K™-
B-Zeolite eine hohere Selektivitat als fur Na*-p-Zeolite und y-Al,O3 gefunden werden. Ein
Vergleich mit kommerziellen Hydrierkatalysatoren fand nicht statt, aber es wird eine
bevorzugte Adsorption von Acetylen gegeniiber Ethen durch einen Molsiebeffekt vermutet.
Uber eine hochselektive Acetylenhydrierung wird auch von Nickel auf einem Chabazit-Zeolit
berichtet [55].

Ruta et al. [56] untersuchte verschiedene PartikelgroRen und Herstellungsverfahren von
Kohlenstoffnanofasern als Hydrierkatalysator. Nach partieller Funktionalisierung durch
Sauerstoff werden dazu auf die Kohlenstoffnanofasern Palladiumnanopartikel aufgebracht. Es
wurde festgestellt, dass die Selektivitat zu Ethen unabhéngig von der PartikelgroRe ist, aber
kleinere Partikel schneller zu einer Deaktivierung durch Koksablagerungen neigen. Auch
Kazemeini et al. [57] zeigten, dass Kohlenstoffnanoréhren als Trégermaterial fur die
Acetylenhydrierung an Palladium-Nanopartikeln genutzt werden kénnen. Es wurde eine stark
verringerte Grindlbildung an diesem Tragermaterial festgestellt, wobei ein verbesserter

Wasserstofftransfer als Ursache angenommen wird.

Neben eigenen Forschungsdaten [58] verdffentlichten Ravanchi et al. einen ausfihrlichen
Review, welcher auf den Einfluss von Tragermaterialien eingeht [59] und ggf. zur Vertiefung

dieser Fragestellung genutzt werden kann.
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Schichtdicke Schalenkatalysatoren

Fir die aktuellen Katalysatorsysteme von Pd-Ag/Al.Oz wird in der Regel lediglich eine sehr
dinne, katalytisch-aktive Randschicht genutzt [5]. Die sogenannten Schalenkatalysatoren
werden benétigt, um einen bestmdglichen Stofftransport zum und vom Aktivzentrum zu
gewahrleisten. Eine detaillierte experimentelle Untersuchung fiihrte Kuhn [45] durch. Es zeigte
sich, dass eine optimale Schichtdicke im Bereich von 300 um liegt, jedoch abhéngig von der
Verweilzeit ist. Bei einer diinneren Aktivschicht kann weniger Palladium aufgebracht werden,
woraus eine geringe Aktivitat des Katalysators resultiert. Ebenfalls zu berticksichtigen ist ein
Temperatureffekt, der durch die Anreicherung der Aktivkomponente in einer dunnen Schicht
entsteht. Die Reaktionswérme der Hydrierung wird dann nur sehr lokal freigesetzt und die

Produkt-Selektivitat kann negativ beeinflusst werden [45].

Durch eine dicke Aktivschicht bzw. Palladium verteilt Uber den kompletten
Katalysatorquerschnitt wurde von Kuhn [45] eine sinkende Selektivitdt zu Ethen und im
Gegenzug eine steigende Selektivitdt zu Ethan beobachtet. Durch eine Diffusionslimitierung
des Zwischenproduktes Ethen in den Poren des Tragermaterials und eine weitgehend
ungehinderte Diffusion von kleinen Wasserstoffmolekiilen soll die Folgehydrierung begiinstigt
sein. Die Bildung hoherer Kohlenwasserstoffe nimmt aus denselben Grinden bei héheren
Schichtdicken ab. Kuhn [45] weist darauf hin, dass bei durchgetrankten Katalysatoren eine
geringere Katalysatorstandzeit und eine schnellere Deaktivierung zu erwarten sind, da das
Porensystem durch  Grindl blockiert und Reaktionszentren im Inneren des
Katalysatorformkorpers nicht mehr zugénglich sind.

Zusammenfassend lasst sich feststellen, dass eine Limitierung durch Porendiffusion fir eine
hohe Ethen-Selektivitat verhindert werden muss. Dazu ist eine diunne Aktivschicht eines

Schalenkatalysators von Vorteil.

Nachbehandlung des Katalysators

Zur Nachbehandlung eines Katalysators zahlen einerseits eine thermische Behandlung mit oder
ohne Sauerstoff und andererseits die Reduktion von Metalloxiden in die Metalle. Die Reduktion
kann dabei in der Gasphase mit Wasserstoff oberhalb von 120°C [14] oder durch die Nutzung
einer Hydrazin-Losung als Reduktionsmittel erfolgen [60]. Kuhn [45] fand heraus, dass durch
eine Flussigphasenreduktion mit Hydrazin eine Palladium-Silber-Legierung mit besseren

Eigenschaften erhalten werden kann.
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Die thermische Nachbehandlung eines Palladium-Silber-Katalysators, als aktueller Standard
der industriellen Tail-End-Hydrierung, kann zu einem Verlust an spezifischer Oberflache und
zur Agglomeration von Palladiumpartikeln flihren, wenn Temperaturen von 700 °C
Uberschritten werden [61, 62]. Bei einer niedrigeren Temperatur von 500 °C kann in einer
Wasserstoff-Atmosphéare dagegen eine Verbesserung des Katalysators erreicht werden. Jin et
al. [42] berichten von einer geringeren Bildung von Nebenprodukten und fiihren als Ursache

eine bessere Verteilung von Silber auf der Oberflache der Palladiumpartikel auf.

Die oxidative Behandlung des Katalysators nach dem Einsatz im Hydrierreaktor fiihrt zum
Abbrand von organischen Ablagerungen [17] und ist ein dblicher Schritt der
Katalysatorregeneration. Eine oxidative thermische Nachbehandlung kann zu einer rauen
Palladium-Oberflache flhren. Jin et al. [42] zeigten, dass dies jedoch keinen signifikanten

Einfluss auf Umsatz und Selektivitat des Katalysators sowie die Palladium-Partikelgrofie hat.
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2.4 Kinetik der Acetylenhydrierung

Die erste ausfuhrliche kinetische Beschreibung der selektiven Hydrierung von Acetylen zu
Ethen an Palladium als Aktivkomponente wird Bond [18] zugeschrieben. Grundlegende
Erkenntnisse zur Selektivhydrierung von Acetylen lieferten dafur zuvor Sheridan [24, 63] und
Tamaru [64, 65].

Experimentell wird bei der Hydrierung von Acetylen als Hauptprodukt Ethen erhalten. Durch
eine komplexe Reaktionskinetik mit Parallel- und Folgereaktionen entsteht eine Fiille an
Nebenprodukten, unter anderem Ethan, Butene, Hexene sowie weitere hohere
Kohlenwasserstoffe. Somit missen fiir die Beschreibung einerseits Folgehydrierungen sowie

andererseits Aufbaureaktionen von Acetylenbausteinen berticksichtigt werden.

Zunéchst ist die Kenntnis der moglichen Oberflachenspezies von Acetylen auf der Palladium-
Oberflache (siehe Abbildung 2-9) fir das grundlegende Verstdndnis der ablaufenden
Teilschritte notwendig. Bos und Westerterp [66] zeigten in einem Review die spektroskopisch
nachgewiesenen Acetylen- und Ethen-Oberflachenspezies, wobei sowohl dissoziative als auch
assoziativ adsorbierte Formen gefunden wurden. Es wird davon ausgegangen, dass vor allem

die dissoziativen Acetylen-Spezies zur Nebenproduktbildung fuhren [66, 67].
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Abbildung 2-9: Mdgliche Adsorptionsformen von Acetylen an Palladium [66].

Als Ansatz fir die kinetische Betrachtung wurden sowohl Eley-Rideal- als auch Langmuir-
Hinshelwood-Ansatze untersucht. Aktuell wird eine Kinetik nach dem Langmuir-
Hinshelwood-Hougen-Watson-Modell favorisiert [48, 68—71]. Dabei wird nur der langsamste
Elementarschritt als geschwindigkeitsbestimmend angesehen und als kinetischer Term

berucksichtigt, wie in Gleichung (1) [72] gezeigt.

kinetischer Term - Potentialterm
r =
Adsorptionstermn 1)

Fur die Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit wird weiterhin ein Potentialterm bendtigt,
welcher in der Regel den Partialdruck der Edukte beinhaltet und die Triebkraft der Reaktion

darstellt. Die Adsorption der Reaktanden an der Katalysatoroberflache muss in der kinetischen
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Beschreibung ebenfalls beriicksichtigt werden. Der Exponent n gibt dabei die Anzahl der an

der Elementarreaktion beteiligten Adsorptionszentren an. [72]

Die Adsorption von Wasserstoff, dem Reaktionspartner von Acetylen, erfolgt an Palladium in
der Regel dissoziativ [73], weshalb eine stufenweise Wasserstoffaddition fur die Hydrierung
angenommen wird [18, 48, 67]. Dabei soll nach dem Horiuti-Polanyi-Mechanismus [74] in
einem ersten Schritt ein Kohlenstoffatom des adsorbierten Acetylens mit einem
Wasserstoffatom regieren, unter gleichzeitiger Ausbildung einer o-Bildung zwischen dem
zweiten Kohlenstoffatom und Palladium. Im zweiten Schritt kann eine reduktive Eliminierung

mit Abspaltung von Ethen erfolgen.

Neben Wasserstoff adsorbieren auch alle Kohlenwasserstoffe mit einer Mehrfachbindung an
Palladium. Fur Acetylen wird dabei eine um den Faktor 2000 héhere Adsorptionskonstante als
fir Ethen angegeben [18]. Gesittigte Kohlenwasserstoffe wie Ethan weisen dagegen keine

signifikante Adsorption an Palladium auf [66, 75].

Ein erster detaillierter Mechanismus wurde von Bond et al. [18] formuliert (siehe Abbildung
2-10). Dabei wird die Vinyl-Spezies von Acetylen, fur die ein Gleichgewicht mit einem Vinyl-
Radikal bestehen soll, als Ausgangspunkt angesehen. Durch eine Anlagerung eines
Wasserstoffatoms wird daraus eine di-o-gebundene Ethylen-Spezies gebildet, welche

desorbieren kann oder zu Ethan weiterhydriert wird.

H,C=CH — HoC——CH'
| o
%k * %
ki [H H H
ky ks
k, ks
HyC——=CH, = H,C——CH, ——— H3C——CHj
T
| |
* %

Abbildung 2-10: Hydriermechanismus von Acetylen nach Bond et al., vgl. [18, 45].

Margitfalvi et al. [67] formulierte einen Hydriermechanismus von Acetylen, bei dem die
Bildung von Ethen erneut ber eine Vinylspezies (1) erfolgt (siehe Abbildung 2-11). Aufgrund
von C!-Markierungsexperimenten wird geschlussfolgert, dass die Bildung von Ethan auch
uber einen direkten Weg mdglich ist. Dabei soll eine stark adsorbierte Ethylidin-Spezies (1)

vorhanden sein, die schrittweise hydriert wird. Fir die Oligomere wird von Margitfalvi et al.
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ein Reaktionsweg Uber di-o-gebundenes Acetylen (111) oder auch eine dissoziative Acetylen-

Adsorption postuliert.

- CH, CH CHj3
HC==CcH () | H * H H
* * *
IT' /9\ - > CH — > QHZ — > H3C_CH3(g)
/ /II : \\\ // \\\ :
* ,L * *I \* ;
HCIICH I I ?'ﬁ
] *
1
| \ H ﬁHz H
1
HC—CH —— 0 — > H,C==CH, —— H,C==CH;,(g)
T i !

/ \

(CoH)==x (Cy) ==

\ /

Oligomere

Abbildung 2-11: Mechanismus der Acetylenhydrierung nach Margitfalvi et al. [67].

In spéteren Untersuchungen und DFT-Berechnungen wurde die Anlagerung des ersten
Wasserstoffatoms an Acetylen unter Bildung der Vinyl-Spezies als geschwindigkeits-

bestimmender Schritt der Acetylenhydrierung bestéatigt [76].

Fir das Entstehen von Ethan direkt aus Acetylen wurden weitere C4-Markierungsexperimente,
unter anderem von Al-Ammar und Webb, durchgefiihrt [77-79]. Eine Anreicherung des
Kohlenstoffisotops C** von Acetylen im Nebenprodukt Ethan wird als Beweis fiir die mogliche
Direkthydrierung gesehen. Eine Diffusionslimitierung im Porensystem als Ursache einer
Folgereaktion wurde jedoch nicht geprift. Fir die aktuell genutzten hochselektiven
Hydrierkatalysatoren kann ein direkter Reaktionsweg vernachlassigt werden, da eine
starkgebundene Ethylidin-Spezies ausgehend von Acetylen nicht gebildet werden kann [80,
81].

Eine Unterscheidung von zwei verschiedenen Aktivzentren auf der Palladium-Oberflache
flhrte Borodzinski et al. [82—-84] ein. Dabei wird davon ausgegangen, dass durch Ablagerungen
von Polymeren und anderen Kohlenwasserstoffen ein grof3er Teil der Palladium-Oberflache
bedeckt ist und so unterschiedlich grolRe Adsorptionsplatze aufgrund sterischer Hinderung
entstehen [84] (vgl. Abbildung 2-12). Das Aktivzentrum A ist schmal und nur das kleinere
Acetylenmolekdl ist in der Lage dort an Palladium zu binden. Am Aktivzentrum E kann neben

Acetylen auch das groliere Ethen-Molekil binden, wodurch dieses Zentrum unselektiv agiert.
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Der flr die Reaktion bendtigte Wasserstoff kann entweder in unmittelbarer Nahe an Palladium
adsorbiert vorliegen oder mittels Spillover (ber Kohlenwasserstoffablagerungen zum

Reaktionszentrum transportiert werden.

A sites E site

E site

v

Abbildung 2-12: Palladium-Oberflache und Acetylenhydrierung nach Borodzinski et al. [84].

Der Reaktionspartner Wasserstoff kann mit Palladium Palladiumhydride bilden, wobei
wasserstoffreiche a-Palladiumhydridphasen (a-PdHy; 0.6<x<1) und wasserstoffarme B-Phasen
(B-PdHyx; 0.03<x<0.1) mdglich sind [75, 85]. Nach Teschner et al. [86-88] ist B-
Palladiumhydrid-Wasserstoff fur die Bildung von Ethan hauptverantwortlich und soll
unselektiver als oberflachlich adsorbierter Wasserstoff sowie der der a-Phase reagieren. Einen
sehr detaillierten Uberblick Gber die Entstehung und die Auswirkungen von Palladiumhydriden
und -carbiden geben Borodzinski und Bond in einem Review [20, 46]. So wird unter anderem
festgestellt, dass Palladiumpartikel unter einer GroRe von 2,4 nm keine B-Hydridphase bilden

kdnnen.

Die Vinylspezies (siehe oben Abbildung 2-9) soll als Vorl&ufer fir die C4- und Grundlbildung
dienen [76, 89, 90]. Ahn et al. [91] stellte aulerdem fest, dass eine erhdhte Bildung von
Butadien mit einer erhdhten Deaktivierung des Katalysators korreliert. Es wird davon
ausgegangen, dass Acetylen zundchst Butadien bildet, welches dann Ausgangsverbildung fir
Oligo- und Polymerisationen zu héheren Kohlenwasserstoffen ist [91].

Die héheren Nebenprodukte, ohne gasférmige C4- und C6-Produkte, bestehen zu grof3en Teilen
aus linearen C8-C30-Verbindungen, welche mit Wasserstoff geséttigt oder ungesattigt auftreten
[92]. Durch das Wasserstoff-Acetylen-Verhaltnis wird die Bildung dieser Produkte stark
beeinflusst. So fuhrt ein Mangel an Wasserstoff zu einer vermehrten Oligomerisierung zu

hohermolekularen Kohlenwasserstoffen, wéahrend mit ausreichend Wasserstoff oft eine
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Hydrierung unter Bildung kleinerer, bei der Reaktionstemperatur gasférmiger Produkte erfolgt
[90, 91, 93].

Die Vermutung das Butadien als Zwischenverbindung fur weitere Aufbaureaktionen dient,
sowie die Koksbildung, wurde von Asplund und Larsson et al. [94-96] untersucht. Es wurde
festgestellt, dass Griindle mit fortschreitender Zeit in Koks umgewandelt werden kénnen und
durch die sauren Zentren eines y-AlOs-Trégermaterials die Koksbildung aus Butadien
katalysiert wird. Die Desaktivierung eines Katalysators durch Kohlenwasserstoff-
Ablagerungen kann dabei durch die direkte Abdeckung der Katalysatoroberflache oder durch
die Blockade des Porensystems erfolgen [97]. Im Gegenzug kénnen Kohlenwasserstoffe aber
auch den Wasserstofftransfer beginstigen, wodurch in der Anfangsphase der

Katalysatorstandzeit eine Aktivitatssteigerung maoglich ist [92].

Die Bildung des Nebenproduktes Benzol soll, laut Untersuchungen an Pd(111)-Folien, Uber
eine Palladium-gebundene CsHs-Spezies erfolgen [98, 99]. Das Intermediat soll dabei
unmittelbar mit Acetylen, welches aus der Gasphase stammt oder adsorbiert sein kann, zu
Benzol reagieren, wobei die Bildung des aromatischen Systems als Triebkraft gesehen wird
[100]. Laut Hoffmann und Zaera et al. [101, 102] werden fur eine reine Cyclotrimerisierung
theoretisch sieben Palladium-Atome in unmittelbarer Nahe benétigt, was fiir hochselektive
Palladium-Legierungen nicht der Fall ist. Es wurde ein Reaktionsweg uber eine Vinyliden-

Spezies nachgewiesen, welcher zu einer cyclischen CsHs-Oberflachenspezies fihrt.
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2.5 Rohrreaktoren: Adiabate und isotherme Reaktionsfiihrung

Fur Hydrierreaktionen in der Weiterverarbeitungskette der erdélverarbeitenden Industrie, wie
die C2-Tail-End-Hydrierung, werden verbreitet Rohrreaktoren genutzt, da ein kontinuierlicher
Gasstrom verarbeitet werden muss. Aufgrund der exothermen Reaktion kann eine isotherme
Reaktionsfiihrung unter Kihlung oder eine adiabate Reaktionsfiihrung ohne diese genutzt

werden.

Im Rahmen dieser Abhandlung wird ein ann&hernd adiabater Rohrreaktor genutzt, deshalb
sollen im Folgenden Rohrreaktoren und die Unterschiede, die sich aufgrund der Betriebsweise

ergeben, detaillierter betrachtet werden.
Stoffbilanz

Ein idealer Rohrreaktor lasst sich durch eine Pfropfenstrémung beschreiben. Somit liegt Gber
den gesamten Reaktorquerschnitt eine identische Stromungsgeschwindigkeit vor. In radialer
Richtung treten keine Konzentrations- oder Temperaturprofile auf, dagegen andert sich die
Zusammensetzung der Reaktionsmasse mit zunehmenden Abstand vom Reaktoreingang [3].

Fur die Stoffbilanz eines Stromungsrohres wird als Bilanzraum ein differenzielles
Volumenelement betrachtet (siehe Abbildung 2-13). Da die Dispersion fur den Idealfall
ausgeschlossen werden kann, erfolgt eine zeitliche Anderung der akkumulierten Stoffmenge

nur durch die Konvektion oder durch die Reaktion, wodurch sich folgende Gleichung (2) ergibt:

dc;  0(cqu)
E +Zvim 2)
j

r N

: T
; )
i At T sy | L
: 7 :
0 dz Z — L

Abbildung 2-13: Schema zur Stoffbilanz des idealen Strémungsrohrreaktors [3, 72].

Sollte ein instationdrer Zustand vorliegen, &ndert sich die Zusammensetzung des Gasgemisches
im Rohrreaktor ortlich und zeitlich. Ein Sprung der Acetylenkonzentration fiir den vorliegenden

Fall der Tail-End-Hydrierung wirde sich mit der Stromungsgeschwindigkeit u im Reaktor
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fortpflanzen. Erst nach der hydrodynamischen Verweilzeit T wéaren wieder stationére

Strémungsbedingungen vorhanden.

Bezogen auf die Hydrierung von geringen Mengen an Acetylen in einem Gasstrom aus Ethen
konnen einige Vereinfachungen fur den stationdaren Betrieb angenommen werden. So kann die
geringe Veranderung des Volumens durch den Verbrauch des Reaktionspartners Wasserstoff
vernachlassigt werden. Dadurch kann die mittlere hydrodynamische Verweilzeit fir ein
volumenbestandiges System (Gleichung (3)) genutzt werden. Fur die Reaktion wird des
Weiteren nur die Hauptreaktion von Acetylen (Komponente i) zu Ethen (Komponente j) mit
dem Stdchiometriefaktor v;; = —1 betrachtet. [3, 4, 72]

_L
T=2 3)

Im stationdren Zustand entféllt die Zeitabhangigkeit von Gleichung (2) und es folgt unter

Nutzung des Umsatzes Gleichung (6):

d(c u) d(c u)
0 = i 4)

d(cu) _d(cV) d@i) _R. ()
dz ~ Sdz  dv '

ax) _ d0i) _ R _ R 6
av fli,odV fli,O VO "Cio ( )

Sofern die Kinetik der Reaktion bekannt ist, kann mittels Gleichung (7) [72] das benétigte

Reaktorvolumen bestimmt werden.

XL
. d(X)
V=mn, ] "R, (7
Xo
Waérmebilanz:

Fur die Warmebilanz des idealen Stromungsrohres missen fir den Bilanzraum des
differenziellen Volumenelementes die durch die Reaktion freigesetzte oder verbrauchte
Warme, der durch Konvektion zu- und abgefuhrte Warmestrom sowie ein von auf3en tber die

Reaktorwand zu- oder abgefuhrter Wéarmestrom beriicksichtigt werden. Allgemein gilt [72]:
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. aT dQ (dCy,  _\aT
—meW-I-ZT}- (_ARjH)_I_W_ W+pcp E (8)

J

Da fur die vorliegende Reaktion nur moderat hohe Temperatursteigerungen auftreten, kénnen
die spezifischen Wéarmekapazitaten, die Dichte des Gasgemisches und die Reaktionsenthalpien
in einer ersten Naherung als konstant betrachtet werden. Zu beachten ist, dass die
Wairmekapazitat C, neben dem Katalysatortragermaterial auch alle Einbauten und Fillkorper

berucksichtigen muss.

Fur einen stationdren Zustand kann folgende Gleichung (9) genutzt werden, wobei ein

Warmedurchgangskoeffizienta fir den Warmeaustausch tber die Rohrwandung benétigt wird.

T dA
mcy, W = Z T (_AHRJ-) + a(TW - T) W (9)
J

Isotherme Reaktionsfiihrung

Fur einen isothermen Reaktor, welcher definitionsgemal an jeder Stelle eine identische
Temperatur besitzt, muss die durch eine Reaktion erzeugte oder verbrauchte Wéarme der
ausgetauschten Warme entsprechen. Die Temperatur ist in diesem Fall zeitlich und ortlich
konstant und es wird kein axiales Temperaturprofil erhalten. Die Berechnung eines Reaktors
erfolgt lediglich mittels der Stoffbilanz [3].

Als eine technische Umsetzung eines isothermen Strdmungsrohres ist ein Rohrbilindel-Reaktor
zu sehen. Dieser besitzt bei einer groen Anzahl von diinnen Rohren, mit Durchmessern im
Bereich von 2 —8 cm, eine hohe Warmeaustauschflache zum Kuhl- oder Heizmedium. Ein
optimaler Warmedlbertrag kann dabei durch Siedekuhlung bzw. Heizdampf erzielt werden
[103]. Eine volistandig konstante Temperatur kann in technischen Festbettreaktoren, lediglich
durch Wérmeaustausch, erfahrungsgemal nicht erreicht werden, da bedingt durch hohe
Konzentrationen am Reaktoreingang dort eine lokal starke Warmeentwicklung vorliegt. Im
Labor wird durch eine Verdinnung der Reaktionsmasse oder durch eine Streckung des
Katalysatorbettes mit Inert-Material dagegen eine anndhernd konstante Temperatur erhalten,

die eine einfache und vergleichende Testung von Katalysatoren zul&sst.

Rohrbiindelreaktoren, als ein Beispiel eines isothermen Reaktors, besitzen zwar hohere
Baukosten durch den komplexeren Aufbau, sind jedoch fir einige Anwendungsgebiete
alternativlos. So muss beispielsweise fur die Herstellung von Ethylenoxid (ber eine partielle

Oxidation von Ethen die Temperatur in einem engen Grenzbereich zwischen 230 und 270 °C
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gehalten werden, damit einerseits eine ausreichende Aktivitat des Katalysators vorliegt, aber

andererseits keine thermische Sinterung des Silberkatalysators auftritt [3, 104].

Beim Betrieb isothermer Reaktoren liegt durch den mdglichen Ausfall der Kihlung ein zu
berticksichtigendes Risiko vor. So kann eine exotherme Reaktion ohne Kiihlung durch starke
Selbstaufheizung unkontrollierbar werden, wodurch ein Druckanstieg im Reaktor und starke
Materialbelastungen auftreten kénnen. In der Regel wird dies durch ein Abschalten der

Gaszufiihrung verhindert.

Adiabate Reaktionsfiihrung

Adiabate Reaktoren sind technisch einfach zu realisieren, da bei typischen Durchmessern von
2 — 4 m ein kleines Oberflache-Volumen-Verhaltnis vorliegt und nur ein geringer Anteil der im
Reaktionsvolumen erzeugten Warme nach aulen abgegeben werden kann. Eine adiabate
Reaktionsfihrung ist vorrangig fur exotherme Reaktionen nutzbar. Fir eine endotherme
Reaktion im Sinne einer allothermen Reaktion, beispielsweise das Cracken von Naphtha, muss
Waérme zugefihrt werden, um die Reaktion zu ermdoglichen. In diesem Fall sind diinne

Rohrreaktoren mit eher isothermen Charakter notwendig [72].

Aus 6konomischen Griinden werden adiabate Festbett- oder Hordenreaktoren oft bevorzugt
genutzt, denn sie verursachen nur geringe Investitionskosten und im Betrieb wird keine direkte
Kihlung bendtigt. Eine Zwischenkihlung zwischen den einzelnen Abschnitten eines
Hordenreaktors kann jedoch genutzt werden, um eine Verbesserung des temperaturabhéngigen
Gleichgewichtsumsatzes zu erzielen. Auch eine Zwischeneinspeisung von kaltem Reaktionsgas

kann dazu genutzt werden [4].

Bei adiabater Reaktionsfiihrung, ohne Warmeaustausch tber die Reaktorwand, kann fir die

Waérmebilanz im stationdaren Zustand die vereinfachte Gleichung (10) genutzt werden.

mcp dV er ~AHp,) (10)

Aus dieser kann eine Gleichung fir die Berechnung der adiabaten Temperaturerh6hung
hergeleitet werden, wenn eine einzelne, stdchiometrisch unabhéngige Reaktion mit v; = —1
angenommen wird. Die Reaktionsenthalpie und die spezifische Wéarmekapazitat werden dabei
in erster Naherung als konstant angenommen. Deren Abhéangigkeiten von der
Gaszusammensetzung und Temperatur mussen in detaillierten Berechnungen und bei groRRen

Temperaturdnderungen jedoch berlcksichtigt werden.
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Mit Gleichung (13) kann die Temperatur am Ende eines adiabaten Reaktors in Abhéngigkeit
des Umsatzes bestimmt werden, wobei die Reaktionstemperatur T in erster N&herung linear mit
dem Umsatz X ansteigt. Die adiabate Temperaturerh6hung AT, ist der Temperaturanstieg des
Reaktionsgases, der ohne Kiuihlung bei exothermen Reaktionen auftreten kann. Er ist ebenfalls

eine ,,Worst-Case-Abschitzung* eines isothermen Reaktors bei Ausfall der Kuhlung [3].

ey dT = Vocy (—AHR].) dx (11)
co | —AHjR.
dT = (—_’)dx = AT,; - dX (12)
PoCp
T =Ty + ATy X (13)

Um fiir den Fall von mehreren Parallel- und Folgereaktionen eine genauere Abschétzung der
adiabaten Temperaturerhdhung zu erhalten, kénnen einerseits die spezifische Warmekapazitét
und die Dichte Uber die Anteile der Komponenten gemittelt werden. Andererseits sollte auch
eine angepasste Reaktionsenthalpie genutzt werden. So kann am Beispiel der
Acetylenhydrierung durch die Folgehydrierung zu Ethan ein deutlich hoheres Wérmepotential
vorliegen, welches in einer selektivitatsgemittelten Reaktionsenthalpie (Gleichung (14))

berucksichtigt werden kann.

AHy = Z (Sif 'AHRJ) (14)

J

Polytrope Reaktionsfiihrung

Bei einer stark exothermen Reaktion sind Rohrbiindelreaktoren meist nicht in der Lage eine
vollstdndige Abfiihrung der Reaktionswarme zu gewdhrleisten. Somit liegt weder ein
isothermes noch ein adiabates Verhalten vor. Jeder Reaktor, der sich zwischen den Extrema
eines isothermen und adiabaten Reaktors befindet, wird als polytrop bezeichnet. In diesem Fall
missen abschnittsweise die Stoff- und Warmebilanz parallel gelést werden, um
Temperaturanstieg und Umsatz berechnen zu kdnnen. Zur Berechnung kann Gleichung (15)

verwendet werden. [3, 103]

Yo -y +ar,t 2
poCp dg v ad Ci,o S dz

(15)
T = Vl Hydrodynamische Verweilzeit
0

Z = % Normierte Langskoordinate
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In Abbildung 2-14 sind die unterschiedlichen Temperaturverlaufe beispielhaft fir eine
isotherme, adiabate und verschiedene polytrope Reaktionsfiihnrungen dargestellt. Die polytrope
Reaktionsfiihrung unterscheidet sich fur eine exotherme Reaktion je nach Anteil der
Warmeabgabe nach auRen. Fur den polytropen Verlauf 1 mit starkem Anstieg der Temperatur
wird nur wenig Reaktionswarme abgefuhrt, wéahrend fur Verlauf 3 durch einen intensiveren

Waérmeaustausch ein insgesamt geringerer Temperaturanstieg erhalten wird [4, 105].

100 - adiabat
90 A
o
— 80 -
>
[<
2
g 70 A
2 polytrop 1
polytrop 2
60 1 polytrop 3
isotherm
50 T T T 1
0 0,25 0,5 0,75 1

rel. Reaktorléange

Abbildung 2-14: Beispiel der Temperaturverlaufe fur verschiedene Reaktionsfiihrungen (nach
[105]), ansteigender Wéarmeaustauschkoeffizient von polytrop 1 zu polytrop 3.

Das Verhaltnis von Oberflache zu VVolumen eines Rohrreaktors (vgl. Gleichung (16)) ist ein
wichtiges MalR dafiir, ob ein isothermes oder adiabates Verhalten beglnstigt wird. Im
Labormalistab fuhren geringe Reaktorvolumina und eine hohe Warmeaustauschflache der
kleinen Reaktoren oft zur leichten Einhaltung einer isothermen Arbeitsweise. Dies ermdglicht
zwar eine sichere Durchfithrung von stark exothermen Reaktionen, aber eine Ubertragung auf

adiabate Industriemalstabe ist nicht gegeben.

_ Oberflache 2mr?+2mrh _ 2-(r+h)

AV = (16)

Volumen nrZh N r+h
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3 Experimenteller Teil

3.1 Aufbau des adiabaten Versuchsreaktors

Planung und Sicherheitsaspekte

Der verwendete Versuchsreaktor wurde im Bezug zu industriellen Parametern der selektiven
C2-Tail-End-Hydrierung und einer im Labor- bzw. Technikums-Mal3stab realisierbaren GréRe
geplant. Einerseits sollte der Reaktor vom Grofienverhéltnis (Breite/HOhe ca. 1/2) und der
Gasbelastung (1000 — 4000 h™') die Gegebenheiten in der Industrie wiederspiegeln.
Andererseits sollte er nur die minimal nétige GrolRe besitzen, damit die Betriebskosten, vor
allem durch den Gasverbrauch, nicht unnétig hoch sind. Der Einsatz von Katalysatoren ohne

Zerkleinerung war ebenfalls ein wichtiger Aspekt.

Als Besonderheit fiir Laborreaktoren wurde eine adiabate Betriebsweise gewahlt, um auch in
diesem Punkt den Bedingungen einer groRtechnischen Anlage zu entsprechen. Auf eine
Auslegung fiir eine Hydrierung unter Uberdruck wurde verzichtet, da nur mit hohen
Anschaffungskosten ein sicherer Betrieb moglich gewesen ware. Eine spatere Aufristung der
aktuell drucklos betriebenen Anlage auf 5— 10 bar ist in einer Fortfiihrung der Arbeit aber

grundsatzlich maoglich.

Von groRer Bedeutung fir die Auslegung von Hydrieranlagen ist das Einhalten der
Explosionsgrenzen. Dazu wurden spezielle Sensoren im Labor installiert, die die Raumluft
uberwachen. Die Explosionsgrenzen fur Wasserstoff liegen zwischen 4 % und 77 % [106], fur
Acetylen bei 2,3 —-82 % [107]. Im Falle einer Leckage, bei der die Grenzwerte der Sensoren
uberschritten werden, wird die zentrale Gasversorgung von Wasserstoff, Acetylen und auch

anderen brennbaren Gasen automatisch unterbrochen.

Fur Acetylen muissen noch weitere Sicherheitsaspekte beriicksichtigt werden. So kann
beispielsweise kein Kupfer, Silber oder Quecksilber verwendet werden [107]. Mit diesen
Materialien konnen sich Acetylide bilden, die unter Reibung hoch explosiv sind. Aus diesem
Grund dirfen keine Rohrleitungen aus Kupfer verwendet werden und mdgliche Bauteile aus

Kupfer missen durch eine Ummantelung vor dem Kontakt mit Acetylen geschutzt werden.

Da bei hoheren Driicken und Temperaturen ein explosionsartiger Zerfall von Acetylen in die

Elemente Kohlenstoff und Wasserstoff stattfinden kann, miissen Rohrleitungen dem 50-fachen
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Nutzungsdruck standhalten kénnen. AuBerdem ist die Verwendung von Rickschlag- und

Explosionsschutz-Ventilen vorgeschrieben. [107]

Ein wesentlicher Punkt bei der Arbeit mit leicht brennbaren Gasen ist auch der Verzicht auf
mogliche Zindquellen und offene Flamen. In diesem Zusammenhang wurde auch eine

elektrostatische Aufladung durch Erdung der Versuchsanlage ausgeschlossen.

FlieRbild VVersuchsanlage

Der Aufbau der Versuchsanlage ist nachfolgend in einem FlieBbild (Abbildung 3-1) dargestellt
und gliedert sich grundsatzlich in vier Bereiche: Gasdosierung, Vortemperierung, Reaktor und
Gasanalytik.
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Abbildung 3-1: FlieRbild Versuchsanlage.
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Dosierung der Reaktionsgase

Im Rahmen der Gasdosierung kénnen die gewunschten VVolumenstrome mittels jeweils eines
Massendurchfluss-Reglers FMA 5400A von Omega Engineering (kurz MFC fur Mass Flow
Controller) eingestellt werden. Vom Hersteller wurde bereits eine Kalibrierung mit Stickstoff
durchgefuhrt, wobei eine Genauigkeit von 1,5 % bezogen auf die maximale Durchflussrate
angegeben wird. Fiir die Regelung anderer Gase wird ein Umrechnungsfaktor K basierend auf
Warmeleitkapazitat und Dichte angeben [108]. So ist fiir Acetylen (K = 0,58) der tatséchliche
Volumenfluss beispielsweise nur etwa 58 % des auf dem Display des Gerates angezeigten
Wertes flr Stickstoff. Um die gesamte Steuerung der Gasdosierung mittels PC zu ermdglichen,
wurde ein Arduino-Mikrocontroller eingesetzt, welcher die direkte Einstellung von
Volumenflissen sowie die Anzeige und Speicherung der aktuellen VVolumenfliisse ermdglicht.
In einem selbst entwickelten Programm zur Steuerung kann dabei auch eine Kalibrierung
hinterlegt werden, welche zu Beginn fiir jedes Gas durchgefiihrt wurde und im Abstand von ca.
3 Monaten auf Verdnderungen uberpruft wurde. Die Kalibrierung erfolgte dabei mit dem
Definer 220 Series von Mesalabs, einem Gerat zur Bestimmung des Volumendurchflusses
unabhéngig von der Art des Gases uber eine Volumenverdrdngung. Die Genauigkeit des
Gerates ist mit 0,75 % angegeben [109].

Die ersten Versuche zur Acetylenhydrierung wurden mit einer Gasmischung aus Acetylen
(3-116 mL/min), Wasserstoff (4 —200 mL/min) und  Stickstoff (0,05—5 L/min)
durchgefiihrt. Ab Versuchsnummer V094 wurde die Dosierung von Ethen (20 — 600 mL/min)
in den Feed ergénzt. Neben speziellen Stoffmengenverhéltnissen von Acetylen und Wasserstoff
kann auch ein Uberschuss an Ethen im Volumenstrom realisiert werden. Mit jeweils der
Anpassung des Stickstoffflusses kann die Gasbelastung von 1000 h'* im Hinblick auf die
Vergleichbarkeit der Messungen konstant gehalten werden.

Die verwendeten Gase wurden von Air Products (Acetylen 2.6, Wasserstoff 5.2, Stickstoff 5.2)
und Air Liquide (Ethen 3.5) in den angegebenen Reinheiten bezogen. Das genutzte Acetylen
enthdlt bis zu 10ppm PHs wund HS, da es als Brenngas fur die
Atomadsorptionsspektroskopie (AAS) gedacht ist. Dort bewirken die Zusétze eine stabilere
Brennerflamme, im Hinblick auf die Katalyse im Rahmen dieser Arbeit wurde eine geringere

Katalysatordeaktivierung im Vergleich mit Daten des Industriepartners beobachtet.
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Vortemperierung

Der Feedstrom wird vor dem Eintreten in den Reaktor in einem Mischer erwarmt, wobei der
mit Siliciumcarbid-Split (1 —2 mm) gefullte Edelstahlzylinder (L&dnge 40 cm, @ 4 cm) zwei
verschiedene Heizungen besitzt. Fir eine schnelle Aufheizung wird eine gewickelte
Widerstandsheizung direkt am Edelstahl genutzt. Falls eine Temperatur (z. B. 40 °C) wahrend
einer Messung konstant gehalten werden soll, wird eine zweite Widerstandsheizung genutzt.
Bei dieser wurde um den Edelstahlzylinder mit Heizung 1 eine thermische Isolation aus
Glaswolle angebracht, bevor die zweite Heizung und die abschlieRende thermische Isolierung
folgen. Die mittlere Isolationsschicht dient als Puffer der periodischen Reglerschwankung von
Heizung 2 um den Sollwert und ermdglicht so eine konstante Reaktoreingangs-Temperatur mit

einer maximalen Abweichung von 0,1 °C.

Reaktor mit Katalysatorbett

Das Herzstiick der Versuchsanlage ist der Reaktor. Dieser besteht aus einem &ufReren
Edelstahlzylinder, einem inneren doppelwandigen Glasdewar sowie mehren Thermoelementen
zur detaillierten Untersuchung der Temperaturverteilung im Reaktor. Im Anhang befindet sich
eine ausfihrliche Skizze mit Grélienangaben von Reaktor und Glaseinsatz (siehe Anhang:
Abbildung 8-2 und Abbildung 8-3), sowie zwei Fotos des Glaseinsatzes (Abbildung 8-4). Durch
das doppelwandige und innenverspiegelte GlasgefaR wird eine optimale Warmeisolation
erreicht und Untersuchungen unter quasi adiabaten Bedingungen sind moglich.

Im Inneren des Glasgefalies kann eine Katalysatorschiittung mit 100 mm Ho6he und 42 mm
Durchmesser eingefllt werden und in der Mitte der Schiittung (siehe Abbildung 3-2) befindet
sich ein Mantelthermoelement (@ 2,5 mm), aufgebaut aus 10 einzelnen Thermoelementen
(@ 0,5mm, NiCr-Ni Typ K, Toleranzklasse 2). Diese Messstellen ermdglichen eine sehr
detaillierte Untersuchung des Temperaturprofils entlang des Katalysatorbettes. Zusétzlich wird
auch die Temperatur des einstromenden Feed und des Outlet-Gases bestimmt. Alle
Thermoelemente wurden vor der Installation bei 40°C abgeglichen und die jeweilige
Verschiebung ermittelt, um die spateren Messwerte zu korrigieren. Neben der Temperatur im
Reaktor wird diese auch vom vorgeschalteten Mischer sowie fir den Edelstanlmantel am

oberen und am unteren Reaktorende bestimmt.

33



Kapitel 3 Experimenteller Teil

| | Inlet
—
e
(@]
o -
lc$8
0
=2 " % T
XS 2 =
| o 2
| N
. Cet E
o
Outlet

Abbildung 3-2: Skizze Katalysatorbett und Temperaturmessstellen.

Der Edelstanlmantel kann am Reaktoreinlass und -auslass separat geheizt werden. Die
Temperaturcontroller TR-110 von A-senco zur Steuerung der zwei Heizungen sind dabei in der
Lage, in bis zu 30 Segmenten unterschiedliche Temperaturen konstant zu halten oder mittels
einer Rampenfunktion gezielte Heizraten zu realisieren. Weiterhin ermdglichen diese die
exakte Einstellung einer Reaktoreinlasstemperatur und demgegenlber auch die anteilige
Kompensation des Unterschiedes von Reaktionstemperatur im Katalysatorbett zur
Umgebungstemperatur am Reaktorausgang. Fur mdoglichst adiabate Bedingungen ist dieser
Ausgleich des Temperaturunterschiedes und vor allem der Einsatz eines Glasdewars von

fundamentaler Bedeutung.

Das doppelwandige Glasgefal? wird durch den &uBeren Edelstahlzylinder vor mechanischer
Einwirkung geschitzt. Die Ummantelung dient auch dem einfachen Anschluss an das
Rohrleitungssystem und erfullt zuséatzlich einen wichtigen Sicherheitsaspekt, damit, falls das
Dewargefal implodiert oder es durch einen Uberdruck im System zum Bersten kommt, keine
Glassplitter zu Verletzungen fuhren konnen. Durch die Edelstahlummantelung liegt eine
theoretische Druckstabilitat bis 200 bar vor. Jedoch ist davon auszugehen, dass es schon ab

5 —10 bar zu einer Beschadigung des DewargefaRes kommen kann.

34



Kapitel 3 Experimenteller Teil

Stromungsverteilung im Reaktor

Im Einstrdmbereich vor dem Katalysatorbett befindet sich zunéchst eine erste Prallschicht aus
zylinderférmigen Tabletten aus Inertmaterial (Al.Oz, @ ca. 4 mm), gefolgt von Glaswolle (vgl.
Anhang Abbildung 8-2). Diese Art von Aufbau soll eine optimale Aufweitung der Strémung
auf den vollen Reaktordurchmesser ermdglichen.

Ob die vorgesehenen Einbauten zu einer homogenen Stromungsverteilung (ber das
Katalysatorbett fuhren, wurde in der Anfangsphase des Reaktoraufbaus durch eine Simulation
der lokalen Stromungsgeschwindigkeiten im Reaktor tberprift, welche von Herrn J. Schone
vom Fraunhofer-Institut IKTS-Dresden erstellt wurde. Neben den Stoffkonstanten
(Gasviskositaten und Gasdichten) wurde dabei auch die Gasbelastung und die

Stromungsgeometrie des Reaktors mit allen Einbauten berticksichtigt.

Es wurde festgestellt, dass im Bereich des Katalysatorbettes eine sehr homogene Strémung mit
sehr geringen Abweichungen zum Randbereich vorliegt. Dies wird in Abbildung 3-3 anhand
des griinen Gebietes mit einer mittleren Stromungsgeschwindigkeit von 0,0297 m/s fur die
Untersuchungsbedingungen visualisiert. Des Weiteren wurden nur geringe radiale
Abweichungen des Temperaturprofils mittels Simulation berechnet, wodurch eine

eindimensionale Temperatur-Messanordnung ausreichend ist.

7 X_VELOCITY
3.004e-02

0.03

I IIF

0.02985

-

00297

oY, e

oy, am
‘un»“.\

wn,“' p -~

\
e roozr;ss
'
2.944e-02

Abbildung 3-3: Verteilungssimulation der Stromungsgeschwindigkeiten [m/s] im Reaktor, grin
far mittleren Bereich von 0,0297 m/s, rot hohere und blau niedrigere Stromungsgeschwindigkeit
(erstellt vom Fraunhofer-Institut IKTS-Dresden durch Herrn J. Schéne).
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Zur Beurteilung der Strdmungsverhaltnisse im Reaktor wurde zusétzlich zur theoretischen
Simulation auch eine Verdrangungsmarkierung durchgefuhrt. Dabei wurde zu einem
konstanten Gasstrom (Stickstoff, 3000 mL/min) eine Indikatorsubstanz (Acetylen, 20 mL/min)
zugegeben. Die Detektion des Konzentrationssprunges von Acetylen erfolgte mittels eines
mobilen Flammenionisations-Detektors (Kohlenwasserstoff Analysator Modell 3-200 von
J.U.M. Engineering) im Abstand von einer Sekunde. Die ermittelte
Verweilzeitsummenfunktion ist in Abbildung 3-4 dargestellt und ermdglicht die Bestimmung

einer Bodensteinzahl als Vergleichswert.
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Abbildung 3-4: Verweilzeitsummenfunktion F(©) Uber die relative Verweilzeit zur Bestimmung
der Bodensteinzahl (Messdaten einer Verdrangungsmarkierung am Versuchsreaktor, FID-
Detektion, konstant 2500 mL/min Stickstoff mit Zuschalten von 20 mL/min Acetylen).

Nach der oft verwendeten Methode, basierend auf den Erkenntnissen von P. V. Danckwerts
[110], wird aus dem Anstieg einer Tangente bei der relativen Verweilzeit © =1 nach
Gleichung (17) die Bodensteinzahl berechnet. Fir den Versuchsreaktor ergibt sich mit dem

Anstieg von m = 4,23 eine Bodensteinzahl von Bo = 224.

Bo = 4m - m? (17)
u-L

Bo = (18)
Da.x

Wie anhand von Gleichung (18) ersichtlich, stellt die Bodensteinzahl ein Verhdltnis von
erzwungener Konvektion des Gasflusses und der entgegenwirkenden Dispersion bzw.
Diffusion dar. Bei einem idealen Rohrreaktor ohne eine Rickvermischung strebt die
Bodensteinzahl gegen unendlich, da keine axiale Diffusion vorhanden ware. Ab einer Kennzahl
von (ber 100, wie beim aktuellen Reaktor, liegt eine Pfropfenstromung mit minimaler

Ruckvermischung vor [103].
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Abgasentsorgung

Die Abgase der Versuche, welche aus tiber 90 % Stickstoff, Ethen und geringen Anteilen von
Acetylen und Wasserstoff bestehen, werden Uber die zentrale Abluftreinigung von den
organischen Bestandteilen befreit. Bei der Planung der Versuchsanlage wurde die
Abgasentsorgung im Hinblick auf Kosten, Umweltbelastung und Sicherheit eingehend geprft.
Die bestehende adsorptive Abgasreinigung benétigt dabei keine zusatzlichen Kosten, erfullt die
Emissionsrichtlinien und weist keine Sicherheitsprobleme auf [111]. Fir eine groRere
Dimensionierung des Reaktors oder mit héheren Anteilen an Kohlenwasserstoffen im Feed
ware eine katalytische Abgasoxidation oder einer Verbrennung mittels Abgasfackel notwendig,
da die adsorptive Variante nicht alle organische Bestandteile zurtickhalten wiirde. Diese beiden
Varianten weisen im Vergleich zu einem bestehenden System jedoch hohe Anschaffungskosten
auf. [112] [111]

37



Kapitel 3 Experimenteller Teil

3.2 Gaschromatographische Untersuchungen
Allgemeines

Die Untersuchung der Gaszusammensetzung erfolgte mittels des Zweikanal-
Gaschromatographen Micro GC 490 von Agilent Technologies. Dieser besitzt einen
Warmeleitfahigkeits-Detektor (WLD), Helium als Tragergas und 2zwei separate

Analysenkandle (Parameter siehe Anhang Tabelle 8-2).

Der Kanal 1 mit einer 10 m langen Al2O3/KCI-Saule ermdglicht bei konstant 35°C eine
Auftrennung von Stickstoff, Ethan, Ethen, Acetylen und Kohlenwasserstoffen mit vier
Kohlenstoffatomen (kurz C4). Der Summenparameter C4 beinhaltet dabei Butadien, 1-Buten,
cis-Buten, trans-Buten sowie Butan. Ein Beispiel eines Gaschromatogramms von Kanal 1 ist
in Abbildung 3-5 dargestellt. Auffallig ist unter anderem die Uberlagerung von trans-Buten und
1-Buten in einem Peak bei 185 s Retentionszeit, sowie das Auftreten des Ethan-Peaks bei 28 s
Retentionszeit in der Flanke des sehr intensiven Stickstoff-Peaks, welcher mit rund 93 % bis
99 % im zu untersuchenden Gasgemisch vorhanden ist. Der Gehalt an Butan (Peak 5) und
entsprechend auch dessen Signalintensitét sind oft sehr gering und nur gréfiere Mengen sind

gut von der Grundlinie unterscheidbar.

10 2,9 -
9
8 2,8
7
S ] S 9
£ 6 52,7-
© . ©
c c 8
2 5 k=)
o] n 67
4 2,6
] 5
3
] 123 4
2 T T T T T T T T T 215

1(30 1;30 2(I)O ZéO 3(I)0 3%0 4(I)O
Retentionszeit (s) Retentionszeit (s)

Abbildung 3-5: Beispiel eines Gaschromatogramms von Kanal 1, links Retentionsbereich

0-100s, rechts Retentionsbereich 90 — 430 s (1-Stickstoff, 2-Ethan, 3-Ethen, 4-Acetylen, 5-

Butan, 6-trans-Buten, 7-1-Buten, 8—cis-Buten, 9-Butadien).
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Die einzelnen Peakflachen kénnen jeweils mit einem Korrekturfaktor und einer Kalibrierung
durch verschiedene Eingangskonzentrationen von Acetylen in Stoffmengengehalte
umgerechnet werden (vgl. Anhang Tabelle 8-1). Die untere Nachweisgrenze liegt bei etwa
1 ppm Acetylen. Die Schwankung einer Doppelbestimmung der gleichen Probe von 6000 ppm
Acetylen betragt ca. 10 ppm, bedingt durch die Probenahme des Gaschromatographen. Die

geringe Schwankung von 0,16 % spiegelt ein sehr reproduzierbares Messverfahren wieder und
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grolRere Unsicherheiten bei der Bestimmung der Gaszusammensetzung entstehen vor allem

durch die Schwankungen der Gasdosierung.

Eine hohe Reproduzierbarkeit der Gasanalysen bewirkt die Verwendung einer
Probenahmeschleife, welche uber eine Pumpe mit der Gasprobe gefullt werden kann. Wie im
Verfahrensschema (vgl. Abbildung 3-1) gezeigt, ist durch manuelles Umschalten die
Bestimmung der Zusammensetzung von Feed- und Produktgas mdglich. Fur jeden
Analysenkanal kann die Zeit, in der die Probenschleife entleert wird, fir ein optimales
Trennergebnis eingestellt werden (vgl. Anhang Tabelle 8-2). Die automatisierte Probennahme
ermoglicht eine Langzeitmessung tber Nacht und hohe Analysenraten im Abstand von
11 Minuten sind mit geringem Aufwand maglich.

Mit Hilfe des zweiten Analysenkanals, welcher mit einer 8 m langen CP-Sil5-S&ule ausgeristet
ist, wird bei 35 °C eine Auftrennung in Stickstoff, gefolgt von einen Summenpeak C2, den
einzelnen C4-Kohlenwasserstoffen und einer Vielzahl verschiedener C6-Kohlenwasserstoffe
erreicht. In Abbildung 3-6 ist ein Beispiel eines Gaschromatogramms von Kanal 2 dargestellt.
Auch bei diesem Kanal (berlagern sich mit 1-Buten und Butadien zwei Signale der C4-
Produkte. Jedoch kdnnen durch den Quervergleich mit Analysenkanal 1 alle Gehalte genau

ermittelt werden.

Der auftretende Summenpeak C2 aus Ethan, Ethen und Acetylen kann fiir einen Abgleich mit

der entsprechenden Summe der Einzelpeaks von Kanal 1 genutzt werden.
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Abbildung 3-6: Beispiel eines Gaschromatogramms von Kanal 2, links Retentionsbereich
0 —80 s, rechts Retentionsbereich 150 — 450 s mit Summe C6 (1-Stickstoff, 2-Summe C2, 3-1-
Buten, 4-Butadien, 5-trans-Buten, 6—cis-Buten, 7-1-Hexen, 8-2-Hexen, 9-Benzol).

Im hohen Retentionszeitbereich von Kanal 2 (Abbildung 3-6) treten die Signale hoherer

Kohlenwasserstoffe mit 6 Kohlenstoffatomen auf. Eine genaue Zuordnung einzelner Peaks ist

nur durch den Abgleich mit bekannten Reinsubstanzen oder durch den Vergleich mit Literatur
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des Sdulenherstellers [113, 114] moéglich. Aufgrund der Vielzahl an C6-Verbindungen und
ihres jeweils geringen Gehaltes wurde in der Auswertung der Versuche ein
Summenparameter C6 verwendet. Dieser umfasst alle Peakflachen zwischen 150 — 450 s, somit

auch die von Benzol, welches bei 383 s Retentionszeit eindeutig zugeordnet werden konnte.

Betrachtet man alle theoretisch mdglichen C6-Nebenprodukte (siehe Abbildung 3-7), wird die
Vielzahl der Verbindungen mit unterschiedlicher Anzahl und Anordnung der Doppelbindungen
deutlich. Dabei ist eine Teilung in drei Gruppen mdglich: Lineare, verzweigte und cyclische
Verbindungen. Durch den Aufbau aus C2-Bausteinen sind nur an Position 3 Verzweigungen

maoglich.
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Abbildung 3-7: Vielfalt der theoretisch moglichen C6-Nebenprodukte der Acetylenhydrierung
(links lineare, mittig verzweigte, rechts cyclische Verbindungen).

Die exakte Bestimmung des zuvor beschriebenen Summenparameters C6 war erst ab
Versuchsnummer V071 aufgrund eines sehr hohen Rauschens der Grundlinie in der
GrolRenordnung der Messsignale moglich (siehe Abbildung 3-8). Die zugrundeliegende
Ursache war eine Ubertragung von Schwankungen der Liiftungsanlage tiber den Luftdruck im
Labor auf den Tragergasstrom des Gaschromatographen. Behoben wurde das Problem durch
korrekte Einstellung der Liftungsanlage wodurch eine deutliche Verbesserung des Signal-
Rausch-Verhaltnisses resultierte.

Ein groRer Nachteil des zur Verfligung stehenden Gaschromatographen ist die fehlende
Maglichkeit, den verbleibenden Wasserstoff-Gehalt im Produktstrom bestimmen zu kdnnen.
Bei den aktuell verwendeten Analysensédulen besitzen Wasserstoff und Stickstoff die gleiche
Retentionszeit und kénnen nicht unterschieden werden. Erst mit beispielsweise einer 5 A-

Zeolith-Saule, die als Molekularsieb in der Lage ist, kleine ein- und zweiatomige Gase zu
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trennen, ware die Bestimmung des Wasserstoffgehaltes méglich. Ein Austausch mit einer der
aktuellen  Analysenséulen fuhrt jedoch zum Verzicht der Bestimmung hoherer
Kohlenwasserstoffe. Somit waére eine Investition in einen weiteren Gaschromatographen

notwendig.
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Abbildung 3-8: Auswirkungen des Rauschens auf ein Messsignal (Bereich C6-
Kohlenwasserstoff, GC-Kanal 2).
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Bestimmung von Umsatz und Selektivitét

Um aus den jeweiligen Peakflachen Ai der Chromatogramme die wichtigsten reaktions-
technischen GroRen, wie den Umsatz an Acetylen und die Selektivitdten fur die einzelnen
Produkte zu berechnen, wird der jeweilige Korrekturfaktor fi fiir den substanzspezifischen
Waérmeleitfahigkeitswert des Detektors genutzt (vgl. Anhang Tabelle 8-1). Nach Gleichung
(19) wird die korrigierte Peakflache Aikorr erhalten. Bei dieser ist eine unterschiedliche
stoffspezifische Detektorempfindlichkeit ausgeglichen und unabhangig von der jeweiligen

Substanz besteht eine Aquivalenz zwischen der Peakflache und dem Stoffmengengehalt.

Sofern der Stoffmengengehalt eines Stoffes ermittelt werden soll, muss zuvor der Faktor flr
die Peakflachen-Gehalts-Korrelation durch eine Kalibrierung des Gaschromatorgraphen
bestimmt werden. Der Faktor wurde durch die Peakflachen von bekannten Gehalten an
Acetylen ermittelt und betragt fir den Analysenkanal 1 des vorliegenden Gaschromatographen
230 Flacheneinheiten je 1 ppm Acetylen. Bedingt durch eine héhere Probenmenge fir Kanal 2
wird dort ein grofierer Wert von 650 Flacheneinheiten je 1 ppm Acetylen erhalten. Der Gehalt
eines Stoffes x; wird schliellich nach Gleichung (20) mittels dieser spezifischen

Acetylenflache aacetylen berechnet.

Ai,korr =4; *fi (19)

_ Ai,korr _ xAcetylen,O 20

Xp=———— = Ajgorr" 7 ——— (20)
aAcetylen Acetylen,0

Da die GC-Signale auf zwei separaten Analysenkandlen aufgenommen werden, muss eine
Korrelation zwischen ihnen erfolgen. Dazu wird ebenfalls die spezifische Acetylenflache
genutzt, indem ein Vergleichsfaktor F1» von 0,36 nach Gleichung (21) bestimmt wird. Um
auch kleine Schwankungen der Probennahme auszugleichen, kann dieser Faktor fir jeden
Versuch aus der Acetylen-Peakflache einer Probe des Eduktgases neu berechnet werden.

aAcetylen,Kanal 1

F_,= (21)

Qacetylen,Kanal 2
Bevor abschlielend alle Selektivitaten berechnet werden kdnnen, muss die Auftrennung des
Uberlagerten Peaks von 1-Buten und trans-Buten im Analysenkanal 1 erfolgen. Dazu wird die
Peakflache von trans-Buten aus GC-Kanal 2 umgerechnet und von der Flache des kombinierten
Peaks abgezogen (Gleichungen(22)und (23)).

* o .
Atrans—Buten,Kanal 1~ Atrans—Buten,Kanal 2 F1—2 (22)

(23)

* _ _ *
1-Buten,Kanal 1 — AKombi—Peak,Kanal 1 trans—Buten,Kanal 1
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Die Flachensumme von C6 wird ebenfalls fir Kanal 1 umgerechnet (Gleichung (24)), damit im

Folgenden lediglich die Acetylenflache von Kanal 1 zur Berechnung verwendet werden kann.

Asumme c6,kanal 1 = Asumme ce,kanar2 * Fi-2 (24)

Die allgemeine Berechnung der Selektivitat mittels Stoffmengenstromen 7 wird durch das
Einsetzten der korrigierten Peakflache als proportionale GréRRe abgewandelt (Gleichung (25)
und (26)). Zu berucksichtigen ist der jeweilige Stochiometriefaktor v von Acetylen, der flr die
Bildung der Butene einen Wert von zwei und fur Hexene einen Wert von drei besitzt. Der

Stochiometriefaktor v, besitzt fur alle Reaktionsprodukte den Wert 1.

gebildete Menge (k) v; 1y — Ty |vil 7Ty — My (25)

ki — ~ — - - .
' umgesetzte Menge (i) v, 1 — Ty Ve Mo — Ny

1/Acetylen . Ak,korr - Ak,O,korr (26)

Sk,Acetylen = 2 —A
Vk Acetylen,0 Acetylen

Sofern die Reaktionsprodukte nicht im Feed vorhanden sind, entfallt die Peakflache Ay, o xorr
und die vereinfachte Gleichung (27) wird erhalten. Die Berechnung aller Nebenprodukt-

Selektivitaten ist somit méglich und fir Butadien beispielhaft in Gleichung (28) formuliert.

Ap

Jkorr

Sk,Acetylen = V4cetylen .A ) (27)
Acetylen,0 Acetylen

S =2 AButadien,korr 28

Butadien,Acetylen — ( )

- Apcetyteno — Aacetyten

Da Ethen teilweise auch als Eduktgas verwendet wird, kann eine kleine Anderung des
Ethensignals durch die Hydrierung von Acetylen nur ungenau bestimmt werden. Durch die
Bilanzierung mittels Gleichung (29) kann bei bekannten Selektivitadten von Ethan, Summe C4
und Summe C6 die Selektivitat fir die Bildung von Ethen aus Acetylen ermittelt werden. Zu
beruicksichtigen ist dabei die Griindl- und Koksbildung, fir die ein gemittelter Selektivitatswert
von 1 % angenommen werden kann. Dieser kann aus der Differenz der Katalysatormasse vor
und nach den Testungen, bezogen auf das Uber die gesamte Reaktionszeit umgesetzte Acetylen,

bestimmt werden (detaillierte Berechnung siehe Anhang).

SEthen = 100 % — SEthan - SSumme c4 — SSumme c6 — SKoks (29)
Fur die Berechnung des Umsatzes kdnnen die Peakflachen von Acetylen einer Probe des

Eduktgases A4cetyien,o UNd des Produktgases Ayceryien,q direkt verwendet werden, da diese dem

Stoffmengenstrom direkt proportional sind (Gleichung (30)).

Nog— Ng AAcetylen,O - AAcetylen,a
XAcetylen = : = A (30)
Ny Acetylen,0
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3.3 Verwendete Katalysatoren

Alle verwendeten Katalysatoren wurden durch das Unternehmen Shell Catalysts &
Technologies Leuna (kurz SCTL) bereitgestellt. Fur eine Vielzahl der Versuche (vgl. Anhang:
Versuchsliste) wurde eine Laborprobe in Anlehnung an kommerzielle Hydrierkatalysatoren
verwendet. Diese wird im Folgenden als Standard B bezeichnet und besteht aus einem
Aluminiumoxid—Tréger (a-Al.Oz) mit 0,042 % Palladium als Aktivkomponente und Silber im

Stoffmengenverhaltnis von 1:1 zur Modifikation der Produktselektivitat.

Durch Sven Scholz (Shell Catalysts & Technologies Leuna) wurden auf’erdem noch dem
Standard d&hnliche Laborvarianten mit unterschiedlichen Palladium-Silber-Verhéltnissen
zwischen 1:0,75 und 1:2 mittels eines Trankungsverfahrens prépariert. Dazu wurden
Trégerformkdorper mit Palladium(I1)- und Silber(l)-Salzlésungen getrankt (incipient-wetness)
und anschlie3end thermisch behandelt. Die Umwandlung in die Metalle durch Hydrierung mit
Wasserstoff erfolgte wahrend der Vorbehandlung des jeweiligen Katalysators vor jeder

Messung im Versuchsreaktor (vgl. 3.4 Ablauf eines Standard-Tests).

1000 pum

Abbildung 3-9: Links: Elektronenmikroskopische Aufnahme des Standard-Katalysators mit
Palladium-Nanopartikeln (TEM JEOL JEMZ2100, 200 kV, 100 k-fache Vergréfierung); Rechts:
Foto eines Katalysatorquerschnitts mit sichtbarer Egg-Shell.

Durch das Herstellungsverfahren besitzen die Katalysatoren eine sehr diinne Egg-Shell-
Verteilung von Palladium-Nanopartikeln, welche bereits mit bloBem Auge bei einem halbierten
Katalysator-Pellet gut zu erkennen ist (siehe Abbildung 3-9 rechts). Uber die fotografische
Analyse mehrerer Proben kann eine mittlere Dicke der Schale von etwa 400 um bestimmt
werden. Eine elektronenmikroskopische Aufnahme des Standard-Katalysators gibt Aufschluss
uber die Form, GrolRe und Verteilung der Nanopartikel. Flr die verwendeten Katalysatoren

liegen vorwiegend sphéarische Nanopartikel vor (siehe Abbildung 3-9 links).
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In Tabelle 3-1 sind die verwendeten Katalysatoren aufgefthrt. Es wurde drauf geachtet, dass
ein identischer Gehalt an Palladium von 0,042 % als Aktivkomponente verwendet wird, um die
Vergleichbarkeit zu gewahrleisten. Fir die unterschiedlichen Palladium-Silber-Verhaltnisse

wurde dementsprechend nur der Gehalt an Silber variiert.

Tabelle 3-1: Katalysatordaten.

s Pd-Ag-

Katalysator Schilttdichte  Pd-Gehalt Stoffmengen-
in kg/L in % vy

verhéltnis
Bstandard 0,83 0,042 1:1,0
Bo7s 0,83 0,042 1:0,75
Bi1o 0,83 0,042 1:1,0
Bis 0,83 0,042 1:1,5
B2o 0,83 0,042 1:2,0

Um das bereitgestellte Katalysatormaterial von Bstandard Optimal zu nutzen, wurden zunéchst
grolere Mengen gesammelt und anschlieBend oxidativ behandelt. Dazu wurden in einem
separaten Ofen die Kohlenstoff- und Griintlablagerungen bei 450°C fur 3 h verbrannt. Die
verwendete Temperatur von 450 °C wird dabei von Pachulski [17] und Mosafer [115]
empfohlen. Anhand eines Vergleichstests mit dem urspringlichen Katalysator konnten
Verdnderungen durch die Regeneration ausgeschlossen und das Katalysatormaterial somit
mehrere Male verwendet werden. Zu beriicksichtigen ist, dass auch eine erneute Reduktion der
ebenfalls oxidierten Aktivkomponenten in die katalytisch aktive Form durch Wasserstoff
erfolgen muss. In der Versuchsliste (siehe Anhang) wird entsprechend der Anzahl der

Regenerationen ein Index verwendet (z. B. Bstandard 3).
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3.4 Ablauf eines Standardexperiments

Wie oben beim Aufbau der Versuchsanlage erlautert, konnen die Reaktionsgase in
verschiedenen Verhaltnissen zueinander in den Reaktor eingeleitet werden. Die verwendeten
Gehalte sind in der Versuchsliste im Anhang aufgefuhrt. Bei den Standarduntersuchungen
wurde beispielsweise eine Gaszusammensetzung von 0,6 % Acetylen, 0,7 % Wasserstoff und
98,7 % Stickstoff wurde genutzt. Mit Einbau der Ethen-Dosierung wurden zusétzlich 6 % Ethen
(10-facher Uberschuss bezogen auf Acetylen) unter Minderung von Stickstoff auf 92,7 %
eingesetzt.

Der Versuchsablauf begann mit dem Einbringen des zu untersuchenden Katalysators sowie
sonstigen Einbauten (Reaktoreinlass-Thermoelement und Prallschicht) in den Reaktor bei
gebffnetem oberem Flansch. Nach dem Verschlie3en wurde eine Druckprobe auf Dichtigkeit
durchgefunhrt, die thermische Isolierung angebracht und dann das Katalysatorbett mit Stickstoff
(1 L/min) auf 150 °C aufgeheizt. Bei dieser Temperatur erfolgte Uber 3h die Reduktion von
oxidischen Metallnanopartikeln mit Wasserstoff (200 mL/min). Nach langsamem Abkihlen
und Temperieren ber Nacht unter einem Stickstoff-Strom (50 mL/min) wurde am né&chsten
Tag eine Messung gestartet.

Entsprechend Abbildung 3-10 wurde Heizung A am Reaktoreingang geregelt, wobei nach einer
konstanten Temperatur fur 8 h eine Temperaturrampe von 2 Kelvin pro Stunde von 40 °C auf
64 °C folgte. Auch eine Abkilhlrampe wurde genutzt, um mdgliche Unterschiede durch

Aufheizen und Abkiihlen festzustellen.
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Abbildung 3-10: Temperaturprofil obere Reaktorheizung mit Rampe.

Mit einer Temperaturerhéhung von 50 °C auf 90 °C innerhalb von 12 Stunden wird am unteren
Reaktorende etwas stérker geheizt. Ziel ist die ndherungsweise Kompensation der hohen
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Temperaturdifferenz zwischen Raumtemperatur und der durch die Reaktion resultierenden
hoheren Temperatur am Reaktorausgang. Grundsétzlich wird dabei der Temperaturunterschied
nicht vollstandig ausgeglichen, damit auf keinen Fall ein Warmeeintrag zum Katalysatorbett

erfolgt, sondern immer von einem minimalen Warmeverlust ausgegangen werden kann.

Fur die Versuchsauswertung wurden aus den GC-Rohdaten, wie zuvor beschrieben, jeweils der
Umsatz an Acetylen und die Selektivititen zum Hauptprodukt Ethen sowie den
Nebenprodukten ermittelt. Vergleichspunkt fur die Acetylenhydrierung ist ein Umsatz von
70 % Acetylen. Vorteile dieser gewahlten Referenz sind, dass auch sehr inaktive Katalysatoren
diesen Umsatz bei entsprechend hoherer Temperatur erreichen und sich dabei bereits

signifikante Unterschiede in den Selektivitaten der Nebenprodukte zeigen.
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Abbildung 3-11: Links Temperaturdaten Uber die Laufzeit mit Schnitt bei 13,3 h fir
70 % Umsatz an Acetylen; Rechts Temperaturprofil entlang des Katalysatorbettes flir diesen
Zeitpunkt.

Aus den Temperaturrohdaten (vgl. Abbildung 3-11) wurde fur die Reaktionszeit, bei der der
Vergleichspunkt von 70 % Umsatz erreicht wurde, ein axiales Temperaturprofil ermittelt. Dies
ermoglichte einerseits einen Vergleich der Reaktoreinlasstemperaturen fir diesen Umsatz.
Andererseits konnte durch das axiale Temperaturprofil die Lage von Reaktionszonen und die

Ausnutzung des Katalysatorbettes in die Auswertung einbezogen werden.

Als ein zusétzlicher Vergleichspunkt wurden die Messdaten nach 27 h Laufzeit bei konstanter
Reaktoreingangstemperatur von 50 °C genutzt. Dort kann beispielsweise der erreichte Umsatz
an Acetylen als ein MaB fir die Aktivitat des Katalysators verglichen werden oder anhand des

Temperaturprofils zu diesem Zeitpunkt eine Verschiebung der Reaktionszone erlautert werden.
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4 Ergebnisse und Diskussion

Im folgenden Teil werden verschiedene Forschungsergebnisse von der Inbetriebnahme des
adiabaten Versuchsreaktors und von Mdglichkeiten, die Performanz im Hinblick auf
Selektivitat, Aktivitat und Laufzeit zu beeinflussen, aufgezeigt. Ein besonderer Fokus liegt auf
den Ergebnissen geschichteter Katalysatorbetten. Im letzten Abschnitt der Arbeit wird ein
kinetisches Modell der C2-Tail-End-Hydrierung als Zusammenfassung der experimentellen
Erkenntnisse aufgestellt. Abschliefend wird in einem Vergleich der Theorie mit der
experimentellen Nachbildung einer realen Industrieanlage mittels des VVersuchsreaktors auf die

Gute der Versuchsanlage und des kinetischen Modells eingegangen.

4.1 Reaktorinbetriebnahme und wichtige grundlegende Erkenntnisse

4.1.1 Reproduzierbarkeit und Qualitat der Messungen

Bei der Inbetriebnahme einer neuen Versuchsanlage sind vor allem zu Beginn Veranderungen
des Versuchsaufbaus nicht uniiblich, damit letzten Endes verlassliche Daten ermittelt werden
konnen. Auf einen Teil der schrittweisen Verbesserungen des von Null entwickelten
Reaktorsystems wurde im Abschnitt 3.1 Aufbau des adiabaten Versuchsreaktors eingegangen.
Eine vollstandige Wiedergabe der Entwicklungen wiirde den Rahmen der Arbeit tiberschreiten,

deshalb wird im Folgenden die Qualitat des finalen Messsystems bewertet.

Ein erster wichtiger Aspekt ist eine gute Reproduzierbarkeit von Messungen. Wie in
Abbildung 4-1 gezeigt, wurde fir drei Tests jeweils mit neuem Katalysator (Standard B) eine
gute Ubereinstimmung erhalten. So ist ein identischer Umsatzverlauf vorhanden und auch die
umsatzabhéngigen Selektivitatskurven von gebildetem Ethen aus Acetylen sind
deckungsgleich. Geringe Abweichungen in den beobachteten Acetylen-Umsétzen kénnen

durch geringe Unterschiede in der Reaktoreingangstemperatur (AT = 0,5 °C) erklart werden.

Um Vergleichbarkeit der Messungen zu gewéhrleisten, wurde im Abstand von zwei bis drei
Monaten eine Vergleichsmessung mit Standardkatalysators B durchgefiihrt. Die beobachteten
Ergebnisse lagen gleichfalls im o0.g. Toleranzbereich, daher konnen signifikante
Abweichungen der Versuchsbedingungen Uber die gesamte Forschungsdauer ausgeschlossen

werden.
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Abbildung 4-1: Reproduzierbarkeitstests von Standardprobe B mit Standardtest ohne Ethen im
Feed, Links: Umsatz von Acetylen tber die gesamte Reaktionszeit, Rechts: Ethen Selektivitat in
Abhéangigkeit des Acetylen-Umsatzes.

Neben der Reproduzierbarkeit ist auch die Kohlenstoffbilanz ein wichtiger Indikator, wie
verlasslich Gasdosierung und Analytik funktionieren und ob gebildete Nebenprodukte nicht
ausreichend bertcksichtigt werden. Fir die Versuchsanlage wurde eine Kohlenstoffbilanz vom
Gasstrom vor und nach der Reaktion mit dem Bilanzraum des zentralen Reaktorteils ermittelt.
In die Bilanz wurden alle durch die Gaschromatographie bestimmbaren Ausgangsstoffe und
Produkte einbezogen.
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Abbildung 4-2: Beispielhafte Differenz der Kohlenstoffbilanz einer Standardprobe B Dbei
Standardtestbedingungen ohne Ethen.

Wie in Abbildung 4-2 dargestellt, liegt nach der Reaktion im Schnitt eine Differenz
von -4 % * 2 % Kohlenstoff im Vergleich zum Feedgas vor. Diese leicht negative Bilanz ist zu
erwarten, da der Anteil gebildeter hochmolekularer Kohlenwasserstoffe nicht berticksichtigt
werden konnte. Im Umkehrschluss kann die Menge an gebildetem Grin6l oder

Koksablagerungen in erster Naherung aus der Kohlenstoffbilanz abgeschéatzt werden.
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Abweichungen in der Bilanz entstehen ebenfalls durch Schwankungen der Gasdosierung und
der Gasanalytik. Die ermittelte Schwankungsbreite von +2 % ist etwas geringer als
Vergleichsangaben [116, 117], welche eine Abweichung von £ 3 % erreichen konnten. Es ist

somit eine hohe Genauigkeit der Kohlenstoffbilanz vorliegend.

Die im Folgenden betrachtete adiabate Temperaturerh6hung ist ein wesentliches Merkmal eines
adiabat betriebenen Reaktors. Ideal adiabates Verhalten liegt definitionsgeméal nur dann vor,
wenn keine Wérme an die Umgebung abgegeben wird. Diese Annahme lésst sich real jedoch
nie vollstandig erreichen, sondern kann lediglich angenahert werden. Bei der Versuchsanlage
wird der Warmeverlust wie bereits beschrieben durch eine thermische Isolierung mittels
Glasdewar und eine Kompensation des Temperaturunterschiedes zwischen Reaktorinnerem

und der Umgebung mittels einer Kompensationsheizung minimiert.

Im Labormalstab lasst sich ein adiabates Verhalten grundsétzlich schwerer erreichen als bei
einem deutlich gréReren Industriereaktor. Der Grund dafur ist das Oberflache-zu-Volumen-
Verhaltnis, welches nach Gleichung (31) berechnet werden kann.

Oberfliche 2mr?+2mnrh 2-(r+h)
AV = = =

= = 31
Volumen nrZh rh (1)

Fur die verwendete GroRRe des Versuchsreaktors (r=0,021 m, h=0,1 m, A/V = 115) erhalt
man ein um den Faktor 100 ungiinstigeres Verhéltnis bezogen auf einen Industriereaktor (z. B.
r=15m, h=5m, A/V=17). Da der Warmeabfluss mit der Oberflaiche und die
Warmeerzeugung mit dem Volumen Korreliert, beginstigt ein niedriges Oberflache-zu-

Volumen-Verhaéltnis das adiabate Verhalten eines Reaktors [4].

Wie der tatsachliche Unterschied zwischen adiabaten Verhalten und dem Experiment ausféllt,
ist in Abbildung 4-3 gezeigt. Dazu wurde der maximale Temperaturanstieg im Reaktor mit der
theoretisch moglichen Temperaturerhéhung AT verglichen. Diese wurde fiir jeden Messpunkt
nach Gleichung (32) berechnet. Die Reaktionsenthalpie AHp wurde dabei aus allen
Teilreaktionen, gewichtet Uber die Selektivitat, ermittelt. Eine Beispielrechnung wird

ausfuhrlich im Abschnitt 4.3.2.1 am Beispiel eines dreistufigen Versuches gezeigt.

CO " _AHR X

AT = ATy - X =
ad Po " Cp

(32)

Mit dem aktuellen Aufbau des Versuchsreaktors kann durchschnittlich ein Temperaturanstieg

in Héhe von 91 % des theoretisch moglichen Anstiegs beobachtet werden. Insgesamt kann
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festgestellt werden, dass das aufgebaute System der adiabaten Betriebsweise sehr nahekommt

und ein Wé&rmeeintrag von auf3en sicher vermieden wird.

Adiabate Reaktoren werden nur selten fur Laboruntersuchungen verwendet und in der Regel
nicht direkt auf die Glite des adiabaten Systems geprift. Klerk [118] und Marin et al. [119]
diskutieren ein adiabates Bench-Scale-Reaktorsystem bei dem durch abschnittsweise
Kompenstionsheizung ein adiabates Verhalten nachgebildet werden kann. Sie fuhren an, dass
aufbauend auf einer Dewar-Isolierung bereits gute Ergebnisse erhalten werden kénnen, jedoch
eine Kompensation des verbleibenden Warmeverlustes unumgénglich ist. Lediglich Bos, van
Beld und Westerterp [120] nutzten einen Glasdewar fur die Acetylenhydrierung. Sie geben an,
dass experimentell eine um 10% geringere Temperatur als theoretisch moéglich vorlag. Dieser
Wert stimmt gut mit dem, fir das Versuchssystem ermittelten, Wert von 91 % Uberein.
Westerterp [121] weist in einer spateren Veroffentlichung darauf hin, dass eine
Kompensationsheizung die Gefahr des Wéarmeeintrages birgt und dadurch das Temperaturprofil
im Reaktor kinstlich verandert wird.

Die wenigen Veroffentlichungen von adiabaten Testreaktoren unterstreichen die Besonderheit
des verwendeten Versuchsaufbaus, lediglich eine grofiere Anzahl Modellierungen adiabater
Systeme zur Nachbildung von Industriereaktoren ist bekannt [122] [123-125].

40 -

exp. Temperaturdifferenz
= mogliche adiabate Temperaturerh6hung
35 4 (aus GC-Daten berechnet)
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Abbildung 4-3: Vergleich der experimentell ermittelten Temperaturdifferenz und der theoretisch
moglichen adiabaten Temperaturerhéhung (Standardkatalysator B unter langsamer Umsatz-
steigerung und Reaktionsmasse ohne Ethen).
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4.1.2 Selektivitats-Umsatzkurven am adiabaten Reaktor

In der Literatur zur C2-Tail-End-Hydrierung wird hauptsachlich von Messungen unter
isothermen Bedingungen berichtet [45]. Oft wird aufgrund der einfachen Durchfiihrung bei
einer Temperatur der Umsatz von Acetylen und die Selektivitat zu Ethen flr verschiedene
Katalysatoren verglichen. Die Selektivitats-Umsatzkurven, hier fur einen adiabaten Fall, sind
jedoch von fundamentaler Bedeutung fur einen korrekten Vergleich, da Selektivitaten nur bei
einem gleichen Umsatz sinnvoll verglichen werden konnen! Sie sind malgeblich fir die

Bewertung eines Katalysators und liefern wichtige Erkenntnisse fir die Kinetik einer Reaktion.

Im Folgenden werden Messdaten des Standardkatalysators B unter Standardtestbedingungen
ohne Ethen gezeigt. Als erstes ist dazu der typische, umsatzabhdngige Selektivitatsverlauf von
Ethen in Abbildung 4-4 dargestellt. Im Hinblick auf eine Industrieanwendung besitzt Ethen als
gewinschtes Hauptprodukt die grofite Relevanz. Dieses entsteht im vorliegenden Fall Gber
einen weiten Umsatzbereich von 30 — 80 % mit einer konstanten Selektivitdt von etwa 85 %,
bevor diese bei hoheren Umsétzen von Acetylen, im Besonderen ab 95 % Umesatz, sinkt. Die
Ursache dafiir ist mit Blick auf den Selektivitatsverlauf des Nebenproduktes Ethan ersichtlich:
Dieses wird namlich im hohen Umsatzbereich exponentiell starker gebildet (Abbildung 4-5).

Ein Ahnliches Verhalten stellten Kuhn [45] und Hou [126] fir einen isothermen Reaktor fest.
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Abbildung 4-4: Selektivitats-Umsatzkurve Abbildung 4-5: Selektivitats-Umsatzkurve
von Ethen (Standard B, Standardtest- von Ethan (Standard B, Standardtest-
bedingungen ohne Ethen). bedingungen ohne Ethen).

Im Hinblick auf die Adsorption werden durch einen sinkenden Acetylen-Gehalt weniger
Adsorptionszentren blockiert und die konkurrierende Adsorption von Ethen mit
Folgehydrierung zu Ethan kann verstarkt erfolgen. Das Ausmal} dieser Hydrierung ist neben
dem Umsatz von Acetylen auch stark abh&ngig vom Wasserstoffgehalt, wie im Abschnitt 4.1.4

genauer gezeigt wird.
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Im niedrigen Umsatzbereich bis 80 % ist die Bildung von Ethan gering, die Selektivitat betragt
im vorliegenden Fall weniger als 1 %. Es uberwiegt hier die Adsorption und Reaktion von
Acetylen zum Hauptprodukt Ethen und hohermolekularen Nebenprodukten (Summe C4 und
C6).

Der typische Selektivitatsverlauf der Summenkomponenten C4 mit Butadien, 1-Buten, trans-
Buten, cis-Buten und Butan ist in Abbildung 4-6 demonstriert. Die aus den fiinf einzelnen
Selektivitaten resultierende Summe C4 sinkt dabei leicht von 7,5 % auf 6,5 %. Besonders
auffallig ist die Selektivitat zu Butadien, welche von 5 % auf 0 % stark sinkt. So kann bei einem
vollen Acetylenumsatz kein Butadien am Reaktorausgang registriert werden. Im Gegensatz zu
Butadien weisen die Selektivitatskurven von 1-Buten, trans-Buten und cis-Buten einen
ahnlichen leicht ansteigenden Trend auf. Abbildung 4-6 lasst vermuten, dass alle Butene als

Folgereaktion aus Butadien entstehen.

Analog zu anderen Untersuchungen [45, 127] an isothermen Reaktoren wird 1-Buten mit dem
groliten Anteil der Butene gebildet. AuBerdem wird tbereinstimmend ein leicht hoherer Anteil
an trans-Buten im Vergleich zu cis-Buten bestimmt, welcher vermutlich durch die héhere
Bildungsenthalpie und sterisch ungunstigere Konfiguration der zwei Methyl-Gruppen auf der

gleichen Seite fir die cis-Konfiguration verursacht wird.
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Abbildung 4-6: Selektivitats-Umsatzkurven Abbildung 4-7: Selektivitats-Umsatzkurven
der Summenbestandteile von C4 (Standard B, von Summe C6 und Benzol (Standard B,
Standardtestbedingungen ohne Ethen). Standardtestbedingungen ohne Ethen).

Butan ist bis zu einem Acetylen-Umsatz von 90 % kaum vorhanden (< 0,1 %) und steigt erst
danach auf 0,25% an (vgl. Abbildung 4-6). Fir viele Betrachtungen dieser Art von
Katalysatoren kann die Butan-Bildung und damit verbunden der Verbrauch von Wasserstoff
deshalb vernachléssigt werden. Lediglich bei unpromotierten Katalysatoren kann die Bildung

von Butan aufgrund der dort erhéhten Nebenreaktionen [45, 59] von Bedeutung sein.
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AbschlieRend sind die Selektivitdten von Benzol und der Summe C6 in Abbildung 4-7 gezeigt.
Fur Bildung von Benzol aus drei Acetylenmolekdilen ist dabei ein langsames Absinken der
Selektivitat von etwa 3,5 % auf 1,7 % erkennbar. Aufféllig ist der Bereich tber 97 % Umsatz,
hier liegt ein Rickgang von 1,7 % auf 1 % der Selektivitat zu Benzol vor. Die Ursache dafir
grindet sich in der Adsorption des Acetylens. So steigt mit sinkendem Acetylengehalt im
Gasstrom die Wahrscheinlichkeit daftir, dass neben einem Acetylenmolekil kein Zweites
adsorbiert wird, wodurch kein Benzol gebildet werden kann.

Ahnlich dem Verlauf von Benzol fallt auch die Selektivitatskurve der Summe C6 von ca. 7 %
auf 6 %, jedoch mit einer sehr hohen Schwankungsbreite. Diese wird durch die Integration
mehrerer  sehr intensitatsschwacher Peaks nah am  Grundlinienrauschen  der
gaschromatographischen Untersuchung verursacht. Ubereinstimmend mit den Untersuchungen

von Kuhn [44] kann Benzol daher als Sondenmolekil fir die C6-Komponenten dienen.

Bei Betrachtung der einzelnen C6-Komponenten abzuglich Benzol verbleibt ein fast konstanter
Anteil von etwa 4 %. Wie anhand von Abbildung 4-8 verdeutlicht, gibt es aber eine
Verschiebung der Anteile einzelner Komponenten innerhalb der Summe C6 mit steigendem
Umsatz an Acetylen. Die markierten Peaks von 1-Hexen (Peak 1) und 2-Hexen (Peak 2) steigen
in ihrer Intensitat stark an, wahrend die Signalintensitat von Peak 3 und Peak 4, welche gemal
Quervergleich mittels GC-MS Hexadiene darstellen, sinkt. Zurlckzufihren ist dieses
Phédnomen auf die Hydrierung von Doppelbindungen der C6-Verbindungen, analog zum

Verhalten von Butadien zu den Butenen.
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Abbildung 4-8: Vergleich der Summen C6 bei verschiedenen Umsétzen Uber die GC-Signale,
(GC-Kanal 2, Standard B, Standardtestbedingungen ohne Ethen).

54



Kapitel 4 Ergebnisse und Diskussion

4.1.3 Einfluss von Ethen im Reaktorfeed
Die im vorherigen Abschnitt gezeigten Umsatz-Selektivitatskurven wurden fur einen
Standardkatalysator B mit einem Feedgas ohne Ethen bestimmt. Im Folgenden soll der Einfluss

eines 10-fachen Uberschusses an Ethen bezogen auf Acetylen genauer untersucht werden.

Aufgrund der Folgereaktion von Ethen zu Ethan wird eine verstirkte Bildung dieses
Nebenproduktes bei Zusatz von Ethen in den Reaktorfeed erwartet. Die Messergebnisse der
Ethan-Selektivitét bestétigen dies (siehe Abbildung 4-9). So wird ohne Ethen im Feed bis 80 %
Umsatz kaum Ethan gebildet, wahrend mit Ethen im Feed die Ethan-Selektivitdt in diesem
Bereich um etwa 2 % erhoht ist. Bei h6heren Umsétzen wird die Bildung von Ethan weiter
verstarkt, wodurch auch eine deutlich sinkende Selektivitat des Hauptproduktes Ethen resultiert
(siehe Abbildung 4-10).

VVon McGown [128] und Gva [129] werden sog. E-Zentren vermutet, die die Adsorption und
Hydrierung von Ethen zu Ethan auch in Gegenwart von Acetylen ermdglichen. Anhand der
Messergebnisse kann dies bestatigt werden. Die Erhéhung des Ethan-Anteils durch die
verstarkte Hydrierung von Ethen muss durch separate Zentren ermdglicht sein, da keine
signifikante VVeranderung der hoheren Nebenprodukte erfolgt. An den Beispielen von Butadien
und Benzol in Abbildung 4-11 und Abbildung 4-12 ist dies exemplarisch gezeigt.

Eine Prufung kann ebenfalls durch die Modell-Rechnung (Abschnitt 4.3.3) mit zwei
Reaktionszentren erfolgen.

%7 u Ohne Ethen im Feed 1009, Ohne Ethen im Feed
® Mit Ethen im Feed 95| ® MitEthenim Feed
20 l
90
S S
5 5 5 " WA,
£ of £ ) oo, 'm
w of (I 804 o %% "a
g o8 E o 1
e o a = 754 %
= o =m i~ o‘
[ o m O
& 5 ¢ 3 707
] o° N
* . 65 -
/’ "
O T T T T —##T T 1 60 T T T T T T T T T 1
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Umsatz Acetylen (%) Umsatz von Acetylen (%)
Abbildung 4-9: Selektivitats-Umsatzkurve Abbildung 4-10: Selektivitats-
von Ethan (Standard B, Standardtest- Umsatzkurve von Ethen (Standard B,
bedingungen). Standardtestbedingungen).
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Abbildung 4-11: Selektivitats-Umsatzkurve Abbildung 4-12: Selektivitats-Umsatzkurve
von Butadien (Standard B, Standardtest- von Benzol (Standard B, Standardtest-
bedingungen). bedingungen).

Zusammenfassend lasst sich feststellen, dass der Zusatz von Ethen nur auf die Bildung von
Ethan einen signifikanten Einfluss besitzt, wahrend andere Nebenprodukte der
Acetylenhydrierung lediglich indirekt beeinflusst werden konnen. Einerseits erfolgt eine
Konkurrenz-Adsorption von Ethen, welche besonders im hohen Umsatzbereich bei geringen
Acetylen-Gehalten beachtet werden muss. Andererseits andert sich der Wasserstoff-Gehalt
durch den erhéhten Verbrauch der Folgehydrierung zu Ethan. Der Einfluss des Wasserstoff-

Acetylen-Verhaltnisses soll deshalb im Folgenden betrachtet werden.
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4.1.4 Wasserstoff-Acetylen-Verhaltnisse mit und ohne Ethen im Feed

Waéhrend zuvor der Selektivitatsverlauf unterschiedlicher Produkte der Acetylenhydrierung
uber den vollen Umsatzbereich betrachtet wurde, erfolgt nun fur unterschiedliche Wasserstoff-
Acetylen-Verhaltnisse ein Vergleich bei einem festen Umsatz von 70 % des Acetylens. Dieser
ist ein tblicher Vergleichspunkt fir die industrienahe Forschung zur Tail-End-Hydrierung [14,
127]. Jeweils 5 Standardtests mit und ohne Ethen wurden fur den Vergleich durchgefiihrt,
wobei der Acetylengehalt des Feed-Gases bei 0,6 % konstant blieb und nur der Gehalt an
Wasserstoff variiert wurde. Ausgehend vom stochiometrischen Verhaltnis 1:1 wurde das

Wasserstoffverhaltnis schrittweise bis 1,5 erhéht sowie auch unterstéchiometrisch gewdhit.

Zunéchst soll anhand von Abbildung 4-13 verdeutlicht werden, welche Reaktoreinlass-
Temperaturen zum Erreichen des Umsatzes von 70 % notwendig sind. Es zeigt sich, dass bei
unterstochiometrischem Zusatz von Wasserstoff eine sehr hohe Eingangstemperatur vor dem
Katalysatorbett bendétigt wird. Mit hoherem Wasserstoff-Verhéltnis sinkt diese in Folge der
steigenden Hydrieraktivitat, so dass bei hoheren Wasserstoff-Acetylen-Verhaltnissen ein
unterer Grenzwert der Reaktoreinlasstemperatur von 34 °C mit bzw. 39 °C ohne Ethen-Zusatz
zu beobachten ist. Dabei steigt die Selektivitat des Endproduktes Ethan auf 1 % ohne bzw. 4 %
mit Ethen-Zusatz an. Dieses Verhalten wird in der Literatur qualitativ mit der Kinetik der
Reaktion erklart. Es kann angenommen werden, dass bei hoheren Wasserstoffgehalten
adsorbierte Acetylenmolekiile statistisch ausreichend mit Wasserstoff umgeben sind und eine
Limitierung durch die Reaktion vorliegt. So wird héaufig die Bildung einer Vinyl-Spezies als
geschwindigkeitsbestimmender Schritt angenommen [67, 76]. Bei einem kleinen Wasserstoff-
Verhéltnis ist die Diffusion bzw. der Spillover von Wasserstoff zum adsorbierten Acetylen und
dessen Reaktion ebenfalls von Bedeutung. Die Hemmung der Reaktion durch Mangel an zur
Verflgung stehendem Wasserstoff als Reaktionspartner kann jedoch durch die erhéhte
Temperatur ausgeglichen werden, wobei neben der Reaktionsgeschwindigkeit auch die
Oberflachendiffusion von Wasserstoff zum Reaktionszentrum beschleunigt wird.

Zu beachten ist auflerdem, dass der Grenzwert der Eingangstemperatur auch von der
Katalysatormasse abh&ngig ist. So ist fir einen groReren Reaktor mit mehr Katalysator der
identische Umsatz bei niedrigerer Temperatur erreichbar. Die ermittelte Grenztemperatur ist

somit keine vom Reaktionssystem unabh&ngige Aktivierungstemperatur.

Neben dem Verlauf fur verschiedene Wasserstoff-Verhéltnisse zeigt Abbildung 4-13 auch eine

Unterscheidung zwischen den Tests ohne und mit Zusatz von 6 % Ethen. Dabei wird ohne

Ethen im Feed grundsatzlich eine hthere Temperatur fir den gleichen Umsatz benétigt. Dieser
57



Kapitel 4 Ergebnisse und Diskussion

Umstand l&sst sich durch die Nebenreaktion der Ethanbildung erkléren, welche zusatzliche

Reaktionswarme liefert, wodurch eine geringere Aktivierung durch die Eingangstemperatur

erfolgen muss.
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Abbildung 4-14: Selektivitat Ethan fir
verschiedene Wasserstoff-Verhaltnisse bei
70 % Umsatz von Acetylen (Standard-
katalysator B).

Die Selektivitat zu Ethan (vgl. Abbildung 4-14) steigt mit hoherem Wasserstoff-Gehalt
kontinuierlich an. Ohne Ethen im Feed ist die Bildung von Ethan dabei sehr gering
(0,5-0,9 %), wahrend mit Ethen im Feed 2,5 zu 4,0 % Selektivitdt zu Ethan festgestellt
werden. Dieses Ergebnis bestatigt, dass Ethan durch Hydrierung von Ethen entsteht. Die

Ethanbildung ist somit vom Ethen- und Wasserstoff-Gehalt im Gasstrom abhangig.
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Abbildung 4-15: Selektivitaten fur verschiedene Wasserstoff-Verhéltnisse bei 70 % Umsatz von
Acetylen, Links: Butadien, Rechts: Benzol (Standardkatalysator B).

Die Selektivitdten der C4-Nebenprodukte, beispielsweise Butadien, sowie der Bildung von

Benzol sind bei einem Umsatz von 70 % nicht signifikant vom Wasserstoff-Verhaltnis oder

dem Vorhandensein von Ethen im Feed abhdngig, wie die Graphen von Abbildung 4-15 zeigen.

Wie zuvor festgestellt, wird deren Selektivitat stark vom Acetylen-Umsatz und damit vom
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Acetylengehalt determiniert. Die geringe Korrelation mit Wasserstoff begrindet sich
vermutlich darauf, dass Wasserstoff beim moderaten Acetylen-Umsatz von 70 %, selbst bei
einem leicht unterstdchiometrischen Zusatz, noch ausreichend vorhanden ist. AuRerdem
wurden die Untersuchungen drucklos durchgefiihrt. Bei einem Uberdruck von 20 — 30 bar ist
ein groRerer Einfluss auf die Reaktion mit Volumenverkleinerung zu erwarten. In dem
kinetischen Modell muss Wasserstoff als Reaktionspartner zwingend berticksichtigt werden, da
er die Aktivitat stark beeinflusst, wie anhand der Eingangstemperatur gezeigt wurde.

AbschlieBend wird die Summe der C6-Nebenprodukte (Abbildung 4-16) eingehender
betrachtet. Fir den Test ohne Ethen kann diese Summe nicht verwendet werden, da, wie bereits
erlautert, ein hohes Signalrauschen zu stark schwankenden Ergebnissen ohne Aussagekraft
fuhrte.
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Abbildung 4-16: Selektivitat Summe C6 Abbildung 4-17: Selektivitat Ethen fur
fur verschiedene Wasserstoff-Verhaltnisse verschiedene Wasserstoff-Verhaltnisse bei
bei 70 % Umsatz von Acetylen (Standard- 70 % Umsatz von Acetylen (Standard-
katalysator B). katalysator B).

Mit Ethen im Feed ist die Bildung der C6-Nebenprodukte, wie in Abbildung 4-16 zu sehen,
stark vom Wasserstoff bestimmt. So liegt bei kleinen Wasserstoff-Verhaltnissen eine hohe
Selektivitat von etwa 9 % vor, welche mit htherem Wasserstoff-Acetylen-Verhaltnis auf einen
Grenzwert von etwa 5 % fallt. Somit wird, wie in einigen Literaturstellen [14, 95, 97] berichtet,
die Bildung hoherer Kohlenwasserstoffe durch einen Mangel an zur Verfiigung stehendem
Wasserstoff begunstigt. Im Gegenzug fuhrt ein Wasserstoffiiberschuss zur Hydrierung mit
Kettenabbruch, wodurch das Kettenwachstum zu C6-Verbindungen und hoheren Kohlen-
wasserstoffen unterdriickt wird. Die Selektivitat des Hauptproduktes Ethen (siehe Abbildung
4-17) wird maRgeblich durch die Verluste zu den Nebenprodukten der Summe C6 bestimmt.

So wird bei geringen Wasserstoff-Acetylen-Verhaltnissen weniger Ethen als Produkt erhalten.
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Fur den Umsatz von 70 % Acetylen l&sst sich zusammenfassend sagen, dass Ethan, Ethen und
die Summe C6 stark vom Wasserstoff-Gehalt beeinflusst werden. Der Zusatz von Ethen zum
Reaktorfeed wirkt sich dagegen nur auf die Ethan-Bildung signifikant aus, wobei die
Unterschiede mit hoherem Wasserstoff-Acetylen-Verhaltnis groer sind. Der festgestellte
Zusammenhang kann durch isotherme Untersuchungen [97, 127] in vollem Umfang bestatigt

werden.

Aus den Umsatzkurven offenbarte sich, dass der Acetylen-Gehalt fur alle Reaktionen einen
grolRen Einfluss besitzt. Im Folgenden wird deshalb ein zusatzlicher Vergleich bei einer hohen,
konstanten Reaktoreingangstemperatur von 50 °C genutzt. Der erreichte Umsatz ist in
Abbildung 4-18 gezeigt. Dabei wird die stark unterschiedliche Reaktivitdt des Systems
abhangig vom Wasserstoff deutlich. Bei einem unterstochiometrischen Verhaltnis werden
lediglich 50 — 70 % Umsatz erreicht, wahrend mit groRen Uberschuss an Wasserstoff ein

Umsatz groRer als 99 % erzielt wird.
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Abbildung 4-18: Umsatz von Acetylen flir Abbildung  4-19:  Selektivitat  fir
verschiedene Wasserstoff-Verhaltnisse im verschiedene Wasserstoff-Verhaltnisse im
hohen Temperaturplateau (Standard- hohen Temperaturplateau (Standard-
katalysator B). katalysator B).

Anhand der Selektivitdt zu Ethan (Abbildung 4-19) und unter Berlcksichtigung der
Selektivitats-Umsatzkurven kann erneut festgestellt werden, dass beim vollstandigen Umsatz
von Acetylen Uberschissiger Wasserstoff nahezu vollstandig fur die Hydrierung von Ethen
verwendet wird. Es zeigt sich, dass unabhéngig, ob Ethen aus Acetylen gebildet wurde oder
bereits im Feed vorhanden war, es bis zum Aufbrauchen von Wasserstoff hydriert wird, sofern
nur noch Spuren von Acetylen vorhanden sind (Umsatz > 99 %) und noch ausreichend

Katalysatorbett zur Verfugung steht. Weiterer Wasserstoff-Zusatz bei bereits erfolgter
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Acetylenhydrierung wirde daher lediglich zum Verlust an Ethen fiihren. Fir die Versuchsreihe
ohne Ethen im Feed wird insgesamt eine geringere Selektivitdt zum Folgeprodukt Ethan erzielt,
da das Zwischenprodukt Ethen erst gebildet werden muss und so nicht ausreichend zu
Verfligung steht.

Fur die Messreihe mit Ethen im Feed soll final eine Betrachtung des Temperaturprofils entlang
des Katalysatorbettes bei 70 % Acetylen-Umsatz erfolgen (siehe Abbildung 4-20). Aufféllig ist
ein unterschiedlich hoher Temperaturanstieg am Beginn des Katalysatorbettes, welcher fir
kleine Wasserstoff-Verhéltnisse (0,9 und 1,0) hoher ausfallt. Fir die hohen Wasserstoff-
Gehalte zeigt sich dagegen ein flacherer Anstieg der Temperatur zum Ende des
Katalysatorbettes. Vergleichend zu dem Temperaturprofil sollte die unterschiedliche
Reaktoreingangstemperatur (vgl. Abbildung 4-13) berticksichtigt werden.
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Abbildung 4-20: Temperaturprofil entlang des Katalysatorbettes flr verschiedene Wasserstoff-
Verhéltnisse bei 70 % Umsatz von Acetylen (Standardkatalysator B, Standardtest mit Ethen,
Normalisierte Darstellung mit Abzug der Reaktoreinlasstemperatur).

Es lasst sich feststellen, dass fir die kleineren Wasserstoff-Acetylen-Verhéltnisse die
Reaktionszone weiter zum Beginn des Katalysatorbettes verschoben ist. Mit einer hohen
Reaktoreinlasstemperatur von 48 °C wird dabei ein groRRer Teil des Zielumsatzes von 70 % am
Beginn des Katalysatorbettes erreicht. Dieser Teilumsatz resultiert in einer grdReren
Freisetzung von Reaktionswarme, wodurch letztlich ein gréRerer Temperaturanstieg beobachtet
werden kann. Ab der Halfte des Katalysatorbettes ist ein GroRteil des Wasserstoffes und
Acetylens aufgebraucht, die Reaktion wird so verlangsamt und ein geringer Zuwachs an
Temperatur resultiert.
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Bei hoheren Anteilen von Wasserstoff wird mit einer niedrigen Reaktoreinlasstemperatur von
34 °C weniger Acetylen im ersten Drittel des Katalysatorbettes umgesetzt. Entsprechend wird
ein geringerer Temperaturanstieg registriert. Da deutlich mehr Wasserstoff im Eduktgemisch
vorhanden ist, tritt eine weniger starke Verlangsamung zum Ende des Katalysatorbettes auf.
Letztlich erreichen alle Tests den Ziel-Umsatz von 70 % bezogen auf Acetylen. Beim gleichen

Umsatz wird dabei der gleiche Temperaturanstieg von etwa 20 K erhalten.

Fur die unterschiedlichen Wasserstoff-Acetylen-Verhéltnisse kann zusammenfassend
festgestellt werden, dass der Wasserstoff-Gehalt im Eduktgas ein Parameter von fundamentaler
Bedeutung ist. Er beeinflusst einerseits die Reaktivitat eines Gasgemisches fur die C2-Tail-
End-Hydrierung und andererseits die Selektivitat der Nebenreaktionen. Es wurde festgestellt,
dass vor allem bei hohen Umsatzen an Acetylen mit viel verflgbaren Wasserstoff und Ethen
im Feed, die Hydrierung zu Ethan sehr dominant ist. Dies flihrt zu einem starken Verlust des
gewiinschten Produktes Ethen. Die sehr hohe Ethan-Bildung bei im Uberschuss zur Verfiigung
stehendem Wasserstoff wird in identischer Weise in isothermen Experimenten beobachtet [82,
127]. Durch die Untersuchung von Selektivitats-Umsatzkurven und einem separaten Vergleich
des Wasserstoff-Einflusses bei 70 % Umsatz kann im Rahmen dieser Abhandlung festgestellt
werden, dass vor allem das Fehlen von Acetylen bei hohen Umsatzen die Ethan-Bildung

begunstigt.

Auf Basis der Messergebnisse kann zusammenfassend festgestellt werden, dass ein optimales
Wasserstoff-Acetylen-Verhaltnis fir eine hohe Ethen-Selektivitat im Bereich 1,1 — 1,2 liegt. In
diesem Bereich liegt eine hohe Hydrieraktivitat vor und die Bildung von C6-Nebenprodukten
ist bei moderaten Acetylen-Umséatzen deutlich geringer im Vergleich zu sehr niedrigen
Wasserstoff-Acetylen-Verhaltnissen. Die dabei festgestellte Verminderung der Grindl-
Bildung sollte sich ebenfalls positiv auf die Katalysatorstandzeit auswirken, wie andere
Untersuchungen [44, 130] gezeigt haben.

Fur Acetylen-Umsétze (ber 99 % bietet ein Wasserstoff-Acetylen-Verhéltnis von 1,1 -1,2
gleichfalls Vorteile, da nur eine begrenzte Menge an Wasserstoff, nach dem Acetylen
aufgebraucht wurde, fur die Hydrierung von Ethen verwendet wird. Ein hoheres Wasserstoff-
Verhéltnis ist nur sinnvoll, um ggfs. verbleibende Spuren von Acetylen zu entfernen. Im

Abschnitt 4.3.2 der Nachbildung einer Hydrieranlage wird darauf ndher eingegangen.

Im Hinblick auf die komplexe Kinetik der selektiven C2-Tail-End-Hydrierung werden die
Erkenntnisse zum Einfluss von Wasserstoff und Ethen in die Modellierung im Abschnitt 4.3.1

einbezogen.
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4.2 Moglichkeiten die Leistung eines Reaktors zu beeinflussen

Im ersten Ergebniskomplex wurden der Versuchsreaktor und grundlegende Erkenntnisse der
C2-Tail-End-Hydrierung vorgestellt, wobei auch isotherme Feststellungen aus der Literatur
vertieft und unter adiabaten Bedingungen gepruft wurden. Im folgenden Teil werden
verschiedene Uberlegungen zur Verbesserung der Leistung bzw. Performanz eines
Hydrierreaktors vorgestellt. Ein groRBer Vorteil wére dabei die signifikante Steigerung der
Selektivitdt zum Hauptprodukt Ethen, verbunden mit geringeren Verlusten durch
Nebenprodukte. Im Besonderen ist ein hoherer Zuwachs an Ethen U(ber die gesamte
Katalysatorstandzeit gew(inscht.

Eine langere Katalysatorstandzeit ist durch die Minimierung der Griindlbildung begunstigt. Sie
bewirkt vor allem durch eine geringere Haufigkeit von Regenerationen der Katalysatorbetten
eine Verbesserung. Der Umschaltvorgang zwischen zwei Reaktoren besitzt ndmlich immer das
Risiko eines Acetylendurchbruchs ins Produktgas, welcher unter allen Umstanden zu

vermeiden ist.

Letztlich kann auch eine erh6hte Aktivitat bei annéhernd gleichem Selektivitatsverhalten einen
Vorteil erzielen. Bei einer bestehenden GrofRanlage wirde das Limit von Acetylen im
Produktgas (<1 ppm) bei geringerer Temperatur erreicht werden oder mit geringer

Katalysatormenge.

4.2.1 Katalysatoren mit verschiedenen Palladium-Silber-Verhaltnissen

Eine gangige Methode, um die Reaktivitat und Selektivitat von Palladium-Hydrierkatalysatoren
zu modifizieren, ist ein Zusatz von Silber. Wie zuvor berichtet sind in der Literatur in erster
Linie isotherme Labordaten verfugbar, welche die Nebenprodukte oft nur unvollstdndig
erfassen. Eine Testung unter industrienahen, adiabaten Bedingungen wird hier zum ersten Mal
sehr detailliert veréffentlicht. Von besonderem Interesse sind unterschiedliche Palladium-
Silber-Stoffmengenverhéltnisse fur die spater folgende Schichtung unterschiedlicher

Katalysatoren in einem Katalysatorbett.

Fur die Testung wurden vier Katalysatorvarianten des Grundtyps B genutzt, wobei die
Palladium-Menge konstant gehalten wurde und das Palladium-Silber-Stoffmengenverhaltnis
von 1:0,75 bis 1:2 variiert wurde. Alle folgenden Ergebnisse beziehen sich auf Versuche unter
Standardtestbedingungen ohne Ethen im Feed.
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Zu Beginn wird die Reaktoreinlasstemperatur, die bendétigt wird, um einen Acetylen-Umsatz
von 70 % zu erreichen, verglichen. Mit steigendem Silberanteil des Katalysators steigt diese
dabei von 34 °C auf etwa 44 °C an (Abbildung 4-21). Somit wird eine sinkende Aktivitat mit
hoherem Silber-Gehalt gefunden, wie sie auf Basis der isothermen Labordaten [39, 45] bereits

beobachtet wurde.

Bei Prufung der Temperaturen entlang des Katalysatorbettes offenbaren sich nur geringe
Abweichungen der vier Profile (Abbildung 4-22), wenn die Reaktoreingangstemperatur zuvor
abgezogen wurde. Im Gegensatz zu den Beobachtungen bei unterschiedlichen Wasserstoff-
Verhaltnissen, wird hier die gleiche Zusammensetzung des Reaktionsgases genutzt und somit
eine identische Freisetzung von Reaktionswdrme mit fortschreitender Katalysatorbettlange
unabhéngig vom jeweiligen Palladium-Silber-Verhéltnis erzielt. Ein hoherer Silber-Zusatz
senkt lediglich die Aktivitat des Katalysators, was durch eine erhdhte Eintrittstemperatur

ausgeglichen wird.
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Abbildung 4-21: Reaktoreinlasstemperatur Abbildung 4-22: Temperaturprofil entlang
fur verschiedene Ag/Pd-Verhéltnisse Dbei des Katalysatorbettes fur verschiedene
70 % Umsatz von Acetylen. Ag/Pd-Verhéltnisse bei 70 % Umsatz von

Acetylen (Normalisierte Darstellung mit
Abzug der Reaktoreinlasstemperatur).

Eine deutliche Verschiebung in der Nutzung des Katalysatorbettes wird jedoch beim
vollstandigen Acetylen-Umsatz bei 50 °C Reaktoreinlasstemperatur beobachtet. Wie in
Abbildung 4-23 veranschaulicht, ist mit hoherem Silber-Anteil der Anstieg der Temperatur am
Beginn und entlang des Katalysatorbettes flacher.

Die Reaktionsfront, in der das Acetylen quasi vollstandig umgesetzt wird, ist fir die Palladium-

Silber-Verhéltnisse von 1:0,75 und 1:1 sehr kurz. So wird ein maximaler Temperaturanstieg

von 35 °C bereits nach etwa einem Viertel des Katalysatorbettes registriert, danach kommt es

zu keinem weiteren Temperaturanstieg, entsprechend keiner Hydrierreaktion. Im weiteren
64



Kapitel 4 Ergebnisse und Diskussion

Verlauf fallt die Temperatur sogar deutlich, da einerseits die Katalysatorpellets durch den
Gasstrom noch nicht ausreichend aufgewdarmt wurden und andererseits zusétzlich ein
minimaler Warmeverlust nach auBen auftritt. Die Probe mit dem Silber-Palladium-Verhaltnis
von 1:2 benétigt im Vergleich etwa 2/3 des Katalysatorbettes, um bei der identischen

Reaktoreinlasstemperatur ebenfalls einen Umsatz von (ber 99 % zu erzielen.

Die Lage des Temperaturmaximums kann im Allgemeinen als Indikator fiir das Ende der
reaktiven Zone und die Ausnutzung des Katalysatorbettes betrachtet werden. Bei der
Interpretation von Temperaturprofilen sollten immer die Warmeleitfahigkeit des
Edelstahlschutzmantels der Thermoelemente, das langsame Aufheizen der Katalysatorpellets
sowie die Nettowarmestrome tber die Reaktorwand nach aul’en einbezogen werden.
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Abbildung 4-23: Temperaturprofil flir verschiedene Ag/Pd-Verhéltnisse bei 99 % Umsatz von
Acetylen im hohen Temperaturplateau (Normalisierte Darstellung mit Abzug der Reaktoreinlass-
temperatur).
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Neben der Veranderung der Aktivitéat durch die Silber-Modifikation wird eine entgegengesetzte
Verénderung der Selektivitdt erwartet. So sollte fur ein Katalysatorsystem ein aktiverer
Katalysator weniger selektiv sein.

In Abbildung 4-24 ist die erzielte Selektivitat zum Hauptprodukt Ethen bei 99 % Umsatz von
Acetylen dargestellt. Mit héherem Silber-Gehalt steigt diese von 78,5 % auf 84,5% an,
wodurch die Annahme der gesteigerten Selektivitat bei niedrigerer Aktivitét bestatigt wird. Die
hauptsachlichen Verluste an Ethen bei diesem Umsatz werden durch die Bildung von Ethan
(Abbildung 4-25) verursacht. So sinkt die Selektivitat dort entgegengesetzt zu der von Ethen
von 10,8 % auf 2,3 %. Das beobachtete Aktivitats-Selektivitats-Verhalten wird durch isotherme

Messdaten [39, 45] bestatigt. Die adiabaten Untersuchungen fuigen sich somit in die Erkenntnis
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ein, dass Silber fur die Modifikation von Palladium-Katalysatoren geeignet ist und zur

Verbesserung der Ethen-Selektivitat flhrt.

Fur den Vergleichsumsatz von 70 % sind die Selektivitatsunterschiede geringer, auf diese wird

im néchsten Abschnitt der gestapelten Katalysatorbetten mit und ohne Ethen im Feed noch

naher eingegangen.
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4.2.2 Gestapelte Katalysatorbetten

Im vorangegangenen Abschnitt wurden die Grundkatalysatoren mit verschiedenen Palladium-
Silber-Verhéltnissen einzeln untersucht. Im Folgenden wird auf die Vorteile einer Schichtung
von Katalysatoren unterschiedlicher Selektivitat in einem Katalysatorbett eingegangen. Fiir die
Untersuchungen, jeweils unter Standardtestbedingungen, wurde der aktivere Katalysator B1,o
(mit Ag/Pd = 1,0) und der selektivere Katalysator B2o (mit Ag/Pd = 2,0) verwendet.

Zunachst werden vier Untersuchungen mit Ethen im Feed nah an Industriebedingungen

vorgestellt, gefolgt von einer detaillierteren Testserie ohne Ethen im Feed.

4.2.2.1 Mit Ethen im Feed
Vergleich bei 70 % Acetylen-Umsatz im Reaktor

Wie in Abbildung 4-26 veranschaulicht, wurde die Selektivitat zu Ethen fir einen aktiven und
selektiven Katalysator sowie deren Schichtung im Verhéltnis 1 : 1 verglichen. Die Schichtung
wurde dabei einmal mit dem selektiven Katalysator am Beginn des Reaktorbettes gefolgt von
aktivem Material erstellt, sowie entgegengesetzt. Die gleichteilige Mischung ist bezogen auf
den Volumenunterschied der Extremfall der Mischung und wurde deshalb fiir den Vergleich

gewabhlt.
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Abbildung 4-26: Selektivitat zu Ethen flr 70 % Umsatz flr verschiedene Anteile an aktivem
Katalysator, Symbolisierte Anordnung der Schichtung von aktiven (A) und selektiven (S)
Katalysator.

Die Selektivitat zu Ethen bei einem Umsatz von 70 % ist fur den Katalysator B2, welcher im
Vortest als selektiver klassifiziert wurde, mit 81 % erwartungsgemafl am hdchsten. Mit einem
hoheren Anteil an aktiveren, aber weniger selektiven Katalysator Bio sinkt die Ethen-
Selektivitat auf 78,6 %. Fir die untersuchte 1:1 Schichtung wird eine Aufspaltung erhalten. So
wird mit einem aktiven Katalysator am Beginn des Katalysatorbettes (Fall AS) eine hohere

Selektivitat (79,8 %) erzielt als fur die invertierte Schichtung (Fall SA) mit 79,0 % Selektivitét
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zu Ethen. Die Testreihe zeigt somit, dass die Reihenfolge von selektivem und aktivem

Katalysator in einem geschichteten Katalysatorbett eine Rolle spielt.

Die Nebenprodukt-Selektivitaten sind in Abbildung 4-27 und Abbildung 4-28 dargestellt. Beim
Teilumsatz von 70% wird Ethan mit 4 % Selektivitdt gebildet und spielt nur eine
untergeordnete Rolle. Erst bei hoheren Umsatzen ist eine grofiere Bedeutung der Ethan-Bildung

zu erwarten, wie die Selektivitats-Umsatzkurven (Abschnitt 4.1.2) gezeigt haben.

Die Selektivitaten der Summe C4 und Summe C6 sind beim rein aktiven Katalysatorbett am
héchsten und sinken fur die anderen Tests im selben Malie, wie die zuvor erlauterten Ethen-
Selektivitaten. Durch die gesteigerte Bildung von hochmolekularen Nebenprodukten und
Grundlen ist fur das rein aktive Katalysatorbett (Fall A) eine geringere Katalysatorstandzeit zu
vermuten, wie es unter anderem von Pachulski et al. [17] nachgewiesen wurde. Hervorzuheben
ist die um etwa 1 % gesenkte Selektivitat zu Benzol fir Katalysatorschichtungen mit Anteilen

von selektivem Katalysator.
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Abbildung 4-27: Selektivitaten von Ethan und  Abbildung 4-28: Selektivitaten von Butadien
den Summen C4 und C6 flur unterschiedliche und Benzol fur unterschiedliche Kataly-
Katalysatorschichtungen bei 70 % Umsatz von  satorschichtungen bei 70 % Umsatz von
Acetylen (Standardtestverfahren mit Ethen). Acetylen (Standardtestverfahren mit Ethen).

Fur ein genaueres Verstandnis, warum eine Aufspaltung der Selektivitdten erfolgt und welchen
Anteil die einzelnen Katalysatorschichten besitzen, ist eine Betrachtung des Temperaturprofils
sinnvoll (Abbildung 4-29). Analog zum Vortest der einzelnen Katalysatoren, zeigen die
Grundkatalysatoren (,,aktiv B1o und ,,selektiv B2) ein identisches Temperaturprofil, jedoch
bei unterschiedlichen Reaktoreinlasstemperaturen von 36,7 °C und 42,4 °C.

Die zwei geschichteten Katalysatorbetten weisen ein deutlich abweichendes Verhalten auf. Die
Grenze der einzelnen Katalysatorschichten bei 50 mm Betthéhe separiert sehr deutlich zwei

Bereiche mit unterschiedlichen Anstiegen der Temperatur.
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Fur die Schichtung ,,aktiv gefolgt von selektive (Fall AS) wird im ersten Bereich mit aktivem
Katalysator ein hoher Temperatursprung und ein steiler Temperaturanstieg beobachtet. Im
zweiten Teil des selektiven Katalysators erfolgt nur noch eine geringe Steigerung. Durch die
Abhangigkeit von Temperatur als MessgréfRe und umsatzabhéngiger Reaktionswarme kann
angenommen werden, dass das aktive Bett den Hauptanteil des Umsatzes von 70 % bewirkt.
So werden etwa 95 % des gesamten Temperaturanstiegs in der ersten Betthélfte erzielt. Das
folgende zweite und selektivere Katalysatorbett steuert nur einen geringen Umsatz bei, jedoch
treten dabei wenig Nebenreaktionen auf.
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Abbildung 4-29: Temperaturprofil fir verschiedene Katalysatorschichtungen bei 70 % Umsatz
von Acetylen (Standardtestbedingungen mit Ethen, Normalisierte Darstellung mit Abzug der
Reaktoreinlasstemperatur).

Ein separater Vergleichstest mit lediglich einem halben Bett aktiven Katalysatormaterials
zeigte, dass etwa 50 % Umsatz durch diese Halfte des Bettes erzielt werden kdnnen, wenn die
identische Reaktoreinlasstemperatur verwendet wird. Es verbleiben somit etwa 20 % Umsatz
fur das sich anschlieBende, selektivere Bett, um das Ziel von 70 % zu erreichen. Die hohere

Selektivitat des zweiten Bettes ermdglicht dabei eine Verbesserung der Gesamtselektivitat.

Fur den umgekehrten Fall SA, mit einem selektiven Katalysatorbett zu Beginn, besitzt das
Temperaturprofil (vgl. Abbildung 4-29) nur einen geringen Sprung am Reaktoreingang und eine
sehr flache Steigung im ersten Teil. Mit Wechsel in den Bereich des aktiven Katalysators liegt
ein steilerer Anstieg zur Endtemperatur am Reaktorausgang vor. Beim Vergleich mit einem
einzelnen halben Bett selektiven Katalysatormaterials durch einen separaten Test zeigte sich,
dass etwa 30 % Umsatz durch dieses erzielt werden. Somit wird flr den zweiten Fall SA mit
selektivem Katalysator zu Beginn mehr Acetylen am selektiven Katalysator umgesetzt. Die
Gesamtselektivitat ist jedoch geringer als im ersten Fall AS (aktiv dann selektiv). Ursache daftr

ist, dass weiterhin 40 % Acetylen durch aktives, aber weniger selektives Katalysatormaterial
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umgesetzt werden. Bei diesem ist die Selektivitat zu Ethen durch die Kombination von héheren

Temperaturen und Wasserstoff-Uberschuss geringer.

Fur den Teilumsatz von 70 % wird die Gesamtselektivitat vorrangig durch den zweiten Teil des
Katalysatorbettes bestimmt. In diesem Bereich herrscht eine hthere Reaktionstemperatur und
nach dem Teilumsatz in der ersten Halfte des Gesamtbettes eine geringere
Acetylenkonzentration. Auch bei diesen anspruchsvollen Reaktionsbedingungen kann ein
selektiver Katalysator eine hohe Selektivitat zu Ethen erzielen, wahrend ein aktiver Katalysator
eine sinkende Selektivitat aufweist. Dieser kann lediglich bei niedrigeren Temperaturen

vergleichsweise selektiv agieren.

Vergleich bei 50 °C Reaktoreinlasstemperatur

Das Verhalten der Katalysatoren andert sich offensichtlich signifikant mit Temperatur und
Umsatz, deshalb wird ein Vergleich bei 50 °C Reaktoreinlasstemperatur genutzt. Die
Temperaturprofile weisen bei diesen Reaktionsbedingungen zwei grundsatzlich verschiedene
Verlaufe auf (siehe Abbildung 4-30), je nachdem, welches Katalysatormaterial im ersten Teil
des Bettes vorhanden ist.

40

35 >
> >
| " . R
30 = LSS
- g -
% 20 >
= 1 >
=}
8 1 * S
qé 10 4 Katalysatorsc_hichtung: S
ki | = A aktiv
5 - » SA selektiv dann aktiv
] AS aktiv dann selektiv . > i E
04 =& S selektiv
T T T T T T T T T T T T !
20 0 20 40 60 80 100

Hohe Katalysatorbett (mm)
Abbildung 4-30: Temperaturprofil fir verschiedene Katalysatorschichtungen im hohen
Temperaturniveau bei ca. 50 °C Reaktoreinlasstemperatur (Standardtestbedingungen mit Ethen,
Normalisierte Darstellung mit Abzug der Reaktoreinlasstemperatur).

Mit aktivem Katalysator zu Beginn wird ein hoher Temperaturanstieg am Reaktoreingang
registriert. Das Temperaturmaximum und entsprechend die Reaktionsfront liegt innerhalb der
ersten 50 mm des Katalysatorbettes. Somit wird der zweite Teil effektiv nicht genutzt. Acetylen
wird sehr schnell verbraucht und lediglich eine Weiterreaktion des Ethens zu Ethan ist im

zweiten Bettabschnitt zu erwarten.
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Fur die Untersuchungen mit selektivem Katalysator in der ersten Halfte des Katalysatorbettes
liegt ein geringer Temperatursprung vor und nach einem langsameren Temperaturanstieg wird
die Reaktionsfront mit dem Temperaturmaximum bei 80 — 90 mm Betthohe erreicht. Der
selektive Katalysator B2 o erweist sich erneut als inaktiver und ist nicht in der Lage bei gleichen

Reaktionsbedingungen Acetylen bereits in der ersten Halfte vollstandig zu hydrieren.

Die Auswirkungen der soeben beschriebenen Bettnutzung auf die Selektivitat wird im
Folgenden betrachtet, wobei anzumerken ist, dass das rein selektive Katalysatorbett bei 50 °C
Eingangstemperatur lediglich einen Endumsatz von 91 % erreicht, wéhrend die anderen drei

Falle einen Acetylen-Umsatz von ca. 99 % erzielen.

Beim Vergleich der Selektivitaten im hohen Umsatzbereich mit denen bei 70 % Umsatz liegen
unterschiedlich hohe Verluste der Selektivitdt zum Hauptprodukt Ethen vor (Abbildung 4-31).
Fur aktives Katalysatormaterial am Beginn (Fall A und Fall AS) treten Selektivitatsverluste von
3 % auf, wahrend die zweite Schichtung (Fall SA) lediglich eine um 1,5 % geringe Selektivitat
besitzt. Die Ursache kann durch die unterschiedliche Nutzung der Katalysatorbetten begriindet
werden. So ist bei hoher Reaktoreingangstemperatur das erste Katalysatorbett fur die
Selektivitat von groRer Bedeutung, da hier der Hauptteil des Acetylenumsatzes erfolgt.
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Abbildung 4-31: Selektivitat zu Ethen fiir verschiedene Anteile an aktivem Katalysator bei 50 °C

Reaktoreingangstemperatur, mit Vergleich zu Selektivitaten bei 70 % Umsatz.

Selektivitat Ethen (%)

Fur die kurze Bettnutzung mit aktivem Katalysator, erfolgt im zweiten Bettabschnitt nur die
Hydrierung von Ethen zu Ethan. Dies wird an der hohen Ethan-Selektivitit von tber 9 %
deutlich (vgl. Nebenprodukt-Selektivitaten Abbildung 4-32). Wie bereits anhand der

Selektivitats-Umsatzkurven festgestellt, sinkt bei héherem Umsatz die Selektivitat zu
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hochmolekularen Nebenprodukten (Summe C4 und C6), dafir steigt die Bildung von Ethan
stark an und ein hoher Verlust an Ethen resultiert.
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Abbildung 4-32: Selektivitaten von Ethan und Abbildung 4-33: Ausbeute von Ethen fir
den Summen C4 und C6 fur unterschiedliche unterschiedliche Katalysatorschichtungen
Katalysatorschichtungen bei hohem Umsatz bei hohem Umsatz von Acetylen (Standard-
von Acetylen (Standardtestverfahren mit testverfahren mit Ethen, 50 °C
Ethen). Reaktoreingangstemperatur).

Durch einen selektiven Katalysator im ersten Katalysatorbett wird ein groRer Teil des Acetylens
sehr selektiv hydriert. Die Aktivitat des selektiven Katalysators reicht jedoch auch bei voller
Bettlange nicht fur eine vollstdndige Entfernung von Acetylen aus. Mit einem aktiven
Katalysator im zweiten Abschnitt (Fall SA) kdnnen auch kleine Gehalte von Acetylen hydriert
werden, allerdings mit geringerer Selektivitat. Unter den gegebenen Reaktionsbedingungen

wird das Katalysatorbett so am besten ausgenutzt.

Der Vorteil einer Schichtung mehrerer Katalysatoren wird im Besonderen durch die Ausbeute
an Ethen Y, deutlich. Diese verbindet nach Gleichung (33) die Selektivitat zu Ethen gebildet
aus Acetylen (Sg:a) und den Umsatz von Acetylen (X,) und ermdglicht so einen Vergleich,

welche Menge an Ethen tatséchlich erzielt werden kann.
Yeta = Skta * Xa (33)

Ein Vergleich der Ausbeuten an Ethen (Abbildung 4-33) zeigt, dass der rein selektive
Katalysator, obwohl er fir 50 °C Reaktoreingangstemperatur mit 80,4 % die hdchste
Selektivitdt zu Ethen besitzt, eine geringe Ausbeute erzielt. Die Ursache dafir ist der leicht
geringere Umsatz von 91 %. Der rein aktive Katalysator besitzt eine vergleichbar geringe
Ausbeute von etwa 74 %, im Gegensatz zum vorherigen Fall jedoch aufgrund der geringen
Selektivitat zu Ethen.
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Die geschichteten Betten erzielen die besten Ausbeuten. So erreichten sie den hohen Umsatz
von 99 % wie der aktive Katalysator und zusatzlich steigert die anteilige Verwendung von
selektivem Katalysator die Selektivitdt zu Ethen und eine hohere Ausbeute resultiert. Eine
Anordnung von selektivem gefolgt von aktivem Katalysator (Fall SA) erreicht unter den
Versuchsbedingungen die hdchste Ausbeute mit 76,3 %, da so die Vorteile jedes einzelnen
Katalysators bestmoglich genutzt werden. Durch eine entgegengesetzte Anordnung gehen 1 %
der Ausbeute verloren, was bezogen auf die &hnlichen Einzelkatalysatoren ein bedeutender

Unterschied ist.

Zusammenfassung

Vor allem das Einhalten des Acetylenlimits von 1 ppm ist in der Industrie von Bedeutung. Erst
danach kann die Ausbeute zu Ethen maximiert werden. Fir die selektive Hydrierung von
Acetylen sollte dabei die Bildung hochmolekularer Nebenprodukte, welche die Standzeit eines

Katalysators negativ beeinflussen kénnen, vermieden werden.

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass je nach Umsatzziel und Reaktionsbedingungen,
welche sich je nach Position im Reaktor stark &ndern, der passende Katalysator und die
passende Katalysatorschichtung gewahlt werden sollten. Grundsatzlich erreicht ein rein
selektives Katalysator-Bett die hdchste Selektivitat zum Zielprodukt, jedoch kann die Aktivitat
unzureichend sein. Bei einer bestehenden Hydrieranlage kann ein inaktiverer dafur selektiverer
Katalysator das Limit von weniger als 1 ppm Acetylen im Produktstrom eventuell nicht
einhalten. Bei neu geplanten Hydrierreaktoren kénnte ein langeres Katalysatorbett dabei den

Nachteil der geringen Aktivitat kompensieren.

Anhand von Industriedaten zum Upgrade eines Tail-End-Converters [16] wird das Problem
einer unzureichenden Bettlange verdeutlicht. So konnte trotz eines bereits erprobten selektiven
Katalysators das Acetylenlimit von 1 ppm nicht eingehalten werden und regelmaRige Acetylen-
Unreinheiten im Ethen-Strom traten auch nach der Hydrierung auf. Abhilfe schaffte dort ein
zusétzlicher Reaktor in Serie, durch den die effektive Katalysatorbettlange erhdht werden
konnte. Auch der Ansatz einen aktiveren Katalysator zum Entfernen letzter Spuren von

Acetylen einzusetzen, wird dort besprochen und erfolgreich getestet.

Anhand der obigen Untersuchungsergebnisse wird deutlich, dass, falls die vollstandige
Entfernung von Acetylen angestrebt wird, die Schichtung selektiv dann aktiv (Fall SA) einen
groRen Ausbeutevorteil von 2 % erzielen kann. Ein mdglichst selektiver Katalysator sollte dazu

den Hauptteil des Umsatzes bewirken und ein aktiver Katalysator kann am Ende die Einhaltung
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des Acetylenlimits bewerkstelligen. Der mdgliche Ausbeutevorteil von 2 % kann fir eine
durchschnittliche Ethylen-Produktionsanlage von 750 kT im Jahr [2] und dem aktuellen
Ethylen-Preis von etwa 1000 € pro Tonne Ethylen [131] einen finanziellen Gewinn von

15 Millionen Euro bedeuten.

Das Schichtungsverfahren in einem Katalysatorbett wurde fir die Tail-End-Hydrierung bisher
nicht detaillierter untersucht. Grundlegend wurde jedoch in der Industrie bereits ein komplettes
Katalysatorbett oder auch ein Teilbett mit sehr aktivem Katalysator beftllt, wenn sich Probleme
beim Einhalten des Acetylenlimits zeigten [16, 132]. Fir den Bereich der Entschwefelung von
Naphtha oder Dieselfraktionen wurden dagegen bereits einige Patente [133-135] zu gestapelten
Katalysatorbetten vertffentlicht, die auf der optimalen Ausnutzung der jeweiligen
Katalysatoreigenschaften beruhen. Es ist davon auszugehen, dass die vorteilhafte Schichtung
von Katalysatoren auch in anderen Bereichen der Katalyse, vor allem bei komplexen
Reaktionssystemen, an Bedeutung gewinnt. Die Selektivitatsverbesserung von Katalysatoren
ist in der Regel mit einer geringeren Aktivitat verbunden, somit stellt die Schichtungsmethode

eine Verbesserung dieses Problems dar.

Far die abschlieRend erreichte Selektivitat und Ausbeute an Ethen beim Einsatz in der Industrie
ist weiterhin das Wasserstoff-Acetylen-Verhaltnis von grofRer Bedeutung. So wird beim Einsatz
eines sehr aktiven Katalysators am Ende des Reaktors der verbleibende Wasserstoff vollstandig
verbraucht. Dadurch wird das gewiinschte Produkt Ethen zu Ethan hydriert und die erreichbare
Ausbeute sinkt stark. Ein geeignetes Wasserstoff-Acetylen-Verhaltnis sollte daher immer in die

Optimierung des Hydrierprozesses einbezogen werden.
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4.2.2.2 Ohne Ethen im Feed
Im Folgenden werden die eben beschriebenen Ergebnisse von Katalysatorschichtungen bei den
Tests mit Ethen im Feed, durch eine Vielzahl weiterer Messungen ohne Ethen im Feed bestatigt

und verschiedene Aspekte detaillierter betrachtet.

Katalysatormischung im Vergleich zur Katalysatorschichtung

Zundachst soll ein homogen gemischtes Katalysatorbett (50:50) mit den geschichteten Varianten
verglichen werden, da der Effekt der Schichtung so am deutlichsten zu erkennen ist. Wie in
Abbildung 4-34 zu erkennen, wird je nach Aufbau des Katalysatorbettes erneut ein sehr
unterschiedliches Temperaturprofil bei 70 % Umsatz von Acetylen erhalten. Wie erwartet, zeigt
eine Katalysatormischung keine abgegrenzten Bereiche fur den Temperaturanstieg. Ein aktiver
Katalysator-Teilabschnitt bewirkt dagegen, analog zu den Tests mit Ethen im Feed, einen
starken Anstieg der Temperatur und umgekehrt fuhrt ein selektiver Abschnitt zu einer geringen
Erhoéhung der Temperatur im Reaktor. Da die lokale Temperatur mit der Reaktionswarme und
dem Umsatz verkettet ist, wird erneut deutlich, dass eine Schichtung zur Verschiebung der

Hauptreaktionszone fhrt.
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Abbildung 4-34: Temperaturprofil fir zwei Katalysatorschichtungen und homogen gemischtes
Katalysatormaterial bei 70 % Umsatz von Acetylen (Standardtestbedingungen ohne Ethen,
Normalisierte Darstellung mit Abzug der Reaktoreinlasstemperatur).

In Bezug auf die Selektivitat zu Ethen bei 70 % Umsatz von Acetylen bildet ein gemischtes
Bett mit 79,6 %. das Mittel zwischen den zwei Schichtungen. Fir den Fall AS (aktiv dann
selektiv) wird eine hohere Selektivitat erhalten (80,4 %) und fir den Fall SA (selektiv dann
aktiv) werden lediglich 77,6 % ermittelt. Der Unterschied zwischen den Extrema der
Schichtungen betragt somit etwa 3 % und ist damit mehr als doppelt so gro wie bei den Tests

mit Ethen. Dieser Effekt lasst sich durch die verdnderten Adsorptionsgleichgewichte mit Fehlen
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von Ethen im Reaktorfeed erkldren. So kann Acetylen vermehrt auch an Zentren adsorbieren,
die ebenfalls von Ethen beansprucht werden. Diese Zentren sollen nach Borodzinski und
Cybulski [84] unselektiver reagieren. Letztlich kommen die grélieren Selektivitatsunterschiede
entsprechend gunstiger oder nicht glinstiger Schichtung im Test ohne Ethen vermutlich durch

die gesteigerte Reaktion von Acetylen an diesen Zentren zustande.

Die Ethen-Selektivitat des gemischten Katalysatorbettes muss mittig zwischen den Extrema
liegen, da durch die homogene Mischung die Praferenz der Katalysatoren fiir einen Ort verloren
geht. Sowohl aktiver als auch selektiver Katalysator reagieren in der ersten und der zweiten
Hélfte des Katalysatorbettes, entsprechend wird eine gemittelte Selektivitat erhalten. Fur den
Vergleichspunkt bei htherem Umsatz wird ein analoges Verhalten wie fir die Tests mit Ethen
im Feed beobachtet.

Fur die Katalysatorschichtungen lasst sich zusammenfassend sagen, dass je nach
Reaktionsbedingungen eine geeignete Anordnung existiert, die eine Selektivitatsverbesserung
im Vergleich zur homogenen Mischung ermdglicht und eine umgekehrte Schichtung, die eine
geringere Selektivitat zum gewiinschten Produkt liefert. Die Wahl der passenden Schichtung
entsprechend dem Umsatzziel und den Reaktionsbedingungen ist somit von fundamentaler

Bedeutung, wenn eine maximale Ausbeute erzielt werden soll.

Weitere Volumenverhéltnisse fiir geschichtete Katalysatorbetten

Um die beobachten Selektivitatsunterschiede durch die Katalysatorschichtung genauer zu
untersuchen, wurde auch eine Veranderung der Massenanteile der beiden Katalysatoren im Bett
uberpraft.

Um die durchgefiihrten Tests ohne Ethen zu vergleichen, wird zunéchst die Selektivitat zu
Ethen als Funktion des Volumenanteil an aktivem Katalysator betrachtet (Abbildung 4-35).
Dabei werden zwei Vergleichsreihen verwendet, die eine einfache Unterscheidung zwischen
den zwei Féllen eines aktiven Katalysators oder eines selektiven Katalysators am Bettbeginn
ermoglichen. Vergleichsreihe 1 fasst die Schichtungen mit aktivem Katalysator im ersten
Reaktorabschnitt zusammen, die zweite Reihe entsprechend jene mit selektivem Katalysator.
Eine schematische Ubersicht des Aufbaus der Katalysatorbetten befindet sich ebenfalls in
Abbildung 4-35.

Erwartungsgemé&l wird fir 70 % Acetylen-Umsatz mit steigendem Anteil an aktivem, aber
weniger selektivem Katalysator auch eine geringere Selektivitit zu Ethen erhalten.

Ubereinstimmend mit den vorherigen Ergebnissen der Tests mit Ethen im Feed, weist dabei der
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Fall AS (aktiver Katalysator am Bettbeginn) eine hohere Selektivitdt zu Ethen auf als die
Vergleichsreihe 2 (selektiv dann aktiv). Die GroRe des Selektivitatsunterschiedes héngt, wie
anhand der Darstellung zu erkennen ist, vom Volumenverhaltnis der Katalysatoren ab. So wird
fiir eine gleichteilige 50:50 Mischung die grofite Differenz erhalten, dominiert dagegen ein
Katalysatortyp scheint die Aufspaltung der Selektivitdt zu Ethen zwischen den

Vergleichsreihen geringer auszufallen.
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Abbildung 4-35: Selektivitdét zu Ethen bei 70 % Umsatz von Acetylen fir verschiedene
Katalysatorschichtungen geordnet nach dem Anteil an aktiven Katalysator (Standard-
testbedingungen ohne Ethen, die eingezeichnete Verbindung der Messpunkte dient der besseren
Ubersichtlichkeit, Rechts: Anordnung der Katalysatorschichtungen mit aktiv (dunkel) und
selektiv (hell)).

Fur die Unterschiede der Nebenprodukte wird im Folgenden exemplarisch die Selektivitét zu
Butadien betrachtet (Abbildung 4-36). Die Bildung der Nebenprodukte, entsprechend auch die
von Butadien, steigt mit dem Volumenanteil an aktivem Katalysator an, wobei die
Vergleichsreihe 1 (aktiv dann selektiv) zu einer niedrigeren Butadien-Bildung als

Vergleichsreihe 2 fiihrt.

Die Ursache fir die Selektivitatsunterschiede lasst sich durch die Reaktionsbedingungen im
zweiten Teil des Katalysatorbettes begriinden. Durch hoéhere Temperaturen im zweiten
Katalysatorbett erfolgt die Hydrierung von Acetylen unselektiver, wobei sich der
Selektivitatsunterschied zwischen dem selektiven und dem aktiven Katalysator mit steigender
Temperatur vergroRert. Bei der niedrigeren Temperatur im ersten Abschnitt des
Katalysatorbettes kénnen beide Katalysatoren eine vergleichsweise gute Selektivitét liefern,

wodurch der Katalysator im wérmeren zweiten Bettabschnitt letztlich das Gesamtverhalten bei
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einem Acetylen-Teilumsatz von 70 % bestimmt. Eine genauere Betrachtung erfolgt im

nachsten Abschnitt bei Tests mit einer halben Reaktorfillung.
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Abbildung 4-36: Selektivitdt zu Butadien bei 70 % Umsatz von Acetylen fir verschiedene
Katalysatorschichtungen geordnet nach dem Anteil an aktiven Katalysator (Standard-
testbedingungen ohne Ethen, die eingezeichnete Verbindung der Messpunkte dient der besseren
Ubersichtlichkeit, Rechts: Anordnung der Katalysatorschichtungen mit aktiv (dunkel) und
selektiv (hell)).

Bezuglich des Temperaturprofil wurde bereinstimmend mit den vorherigen Ergebnissen eine
Verschiebung in Richtung des aktiven Bettes gefunden, wobei bei kleineren Anteilen von
aktivem Katalysator der Anstieg der Temperatur in diesem Teilbereich steiler ist. Daraus
folgend ist auch bei kleineren Anteilen an aktivem Bett ein vergleichsweise groRRer Teilumsatz

bezogen auf den Zielumsatz von 70 % vorliegend.

Separater Test mit einer halben Reaktorfiillung

Um den Anteil der einzelnen Reaktorbetten besser abschétzen zu kénnen wurden Tests mit
einer halben Fillung des Reaktors durchgefiihrt. Dazu wurde jeweils der aktive bzw. selektive
Katalysator separat im ersten Reaktorabschnitt gepriift. Der zweite Teil des Katalysatorbettes
wurde dabei durch Inert-Pellets, welche lediglich aus Tragermaterial ohne Aktivkomponente

bestehen, aufgefillt.

Der nun folgende Vergleich erfolgt fir die halben Katalysatorbetten bei der identischen

Reaktoreingangstemperatur, die flr die gestapelten Betten bei 70 % Umsatz bendtigt wurde

(vgl. Tabelle 4-1). Die halben Betten erreichen somit nicht den Umsatz von 70 %, sondern den

Teilumsatz, der von der jeweiligen ersten Betthalfte beigesteuert wird. Somit kann
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beispielsweise durch ein halbes aktives Katalysatorbett der Anteil der Einzelbetten beim
Fall AS (aktiv dann selektiv) genauer analysiert werden. Das halbe selektive Bett ermdglicht
dagegen Rickschlusse beim Fall SA (selektiv dann aktiv).

Wie in Abbildung 4-37 dargestellt, bilden die halben Betten das Temperaturprofil im ersten
Reaktorabschnitt fur den jeweiligen Vergleichsfall AS oder SA mit guter Ubereinstimmung
nach. Im zweiten Reaktorabschnitt mit Inertmaterial kann keine Reaktion, verbunden mit der
Freisetzung von Reaktionswarme, stattfinden. Daher sollte bei ausreichender Temperierung
und adiabaten Bedingungen nach dem Ende des halben Bettes bei 50 mm Katalysatorbett-Hohe
theoretisch eine konstante Temperatur bis zum Ende des Reaktors vorliegen. Dies ist jedoch
nicht erfallt, da aufgrund der hohen Wé&rmekapazitat des Aluminiumoxid-Trégers und der
niedrigen Warmetransportfahigkeit des Reaktionsgases ein stationdarer Zustand eine lange
Zeitspanne in Anspruch nehmen wirde. So erfolgten auch fur die halben Betten
Standardmessungen mit einer Heizrampe von 2 K pro Stunde. Ein Vergleichstest mit einer halb
so steilen Heizrampe (1 K/h) zeigte, dass eine absolute Temperaturkonstanz als stationarer
Zustand in angemessener Untersuchungszeit nicht zu erreichen ist.
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Abbildung 4-37: Temperaturprofil fir Katalysatorschichtungen bei 70 % Umsatz von Acetylen,
sowie fur halbe Reaktorflillungen von aktiven und selektiven Katalysator (Standardtest-
bedingungen ohne Ethen, Normalisierte Darstellung mit Abzug der Reaktoreinlasstemperatur).

Der Einfluss der Teilabschnitte bei einer Schichtung von unterschiedlichen Katalysatoren kann
anhand der Umsétze von Acetylen und Selektivitaten zu Ethen in Tabelle 4-1 beurteilt werden.
Es zeigt sich, dass ein aktiver Katalysator am Bettbeginn etwa 50 % Umsatz mit einer
Selektivitat von 77,8 % liefert. Ein folgender selektiver Katalysator kann somit beim Fall AS

die Gesamtselektivitit zu Ethen noch deutlich auf 80,4 % steigern. Im umgekehrten Fall mit
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einem selektiveren ersten Abschnitt werden lediglich 30 % Acetylen umgesetzt, dafir mit 79 %
Ethen-Selektivitat. Der zweite aktive Teil des Katalysatorbettes beim Fall SA fuhrt somit zu
weiteren 40 % Umsatz, senkt die Selektivitat zu Ethen aber deutlich auf 77,6 % ab. Ein aktives

Bett zum Ende des Reaktors fuihrt somit zu einem groRen Selektivitatsverlust.

Tabelle 4-1: Vergleich von Schichtungen aktiven und selektiven Katalysators mit halben
Katalysatorbetten bei jeweils einer identischen Reaktoreinlasstemperatur.

Reaktoreinlasstemperatur ~ Umsatz Acetylen  Selektivitit Ethen

(°C) (%) (%)
;i‘LQ éett aktiv) 38,6 ol 738
Zilt:vp(\jgnn selektiv) 38,6 70 80,4
Fsglltik?ic\dann aktiv) 39.4 70 71,6
Fall S/ 39 4 30 790

(halbes Bett selektiv)

Weiterhin ist aus den Messergebnissen zu erkennen, dass im ersten Bettabschnitt bei einem
Teilumsatz von lediglich 30 — 50 % Acetylen ein geringer Selektivitatsunterschied von 1,2 %
zwischen dem aktiven und dem selektiven Katalysator besteht. Der Grund daflr liegt unter
anderem in den vorliegenden Reaktionsbedingungen mit vergleichsweise hohem

Acetylengehalt und niedriger Temperatur begriindet.

Veranderte Reaktionsbedingungen fiir eine selektive Hydrierung, wie niedrigere
Acetylengehalte und hohere Temperaturen, fihren zu einem gréeren Unterschied zwischen
selektivem und aktivem Katalysator. So vergrolert sich die Selektivitatsdifferenz beziiglich
Ethen auf 4 % (vgl. Tabelle 4-2), wenn die Katalysatoren mit halber Betthohe und 70 %
Acetylen-Umsatz verglichen werden. Es zeigt sich, je aktiver der Katalysator ist, desto weniger
selektiv reagiert er. So besitzt der aktive Katalysator bei 70 % Acetylen-Umsatz eine um 9 K

geringere Reaktoreinlasstemperatur und mit 80,6 % eine geringere Selektivitat.

Tabelle 4-2: Vergleich halber Katalysatorbetten bei 70 % Umsatz von Acetylen.

Reaktoreinlasstemperatur  Umsatz Acetylen  Selektivitat Ethen

¢C) %) %)
Fall A/
(halbes Bett aktiv) 42,5 70 80,6
Fall S/ 51,5 70 84,7

(halbes Bett selektiv)

80



Kapitel 4 Ergebnisse und Diskussion

Auffallig ist abschlieBend, dass die halben Katalysatorbetten bei 70 % Acetylen-Umsatz eine
hohere Selektivitdt zu Ethen erzielen, als ein vollstdndig geflllter Reaktor gleichen
Katalysators. Der Grund daftr ist die erhéhte Hydrierung von Ethen zu Ethan. Ohne Ethen im
Feed liegt dieses erst mit einem Teilumsatz von Acetylen vor und kann in einer zweiten

Reaktorhélfte bei einer hoheren Verweilzeit am Katalysator in wachsendem Mal3e reagieren.

Vor allem bei vollstdndiger Entfernung von Acetylen kann ein zu langes Katalysatorbett zum
Verlust an Selektivitat durch die Hydrierung von Ethen zu Ethan bis zum Aufbrauchen des
Wasserstoffs fiihren. Im Gegenzug ist ein langes Katalysatorbett fur das Einhalten des 1 ppm-
Limit von Acetylen von Bedeutung. Somit mussen beide Aspekte fur einen industriellen
Reaktor berticksichtigt werden. Die Schichtung von unterschiedlichen Katalysatoren kann, wie
im vorherigen Abschnitt von Katalysatorschichtungen mit Ethen im Feed erlautert, einen
Vorteil bringen, um eine hohe Selektivitat bei gleichzeitiger Einhaltung des Acetylenlimits zu
liefern. Fir eine maximale Ausbeute sollte dazu ein moglichst selektiver Katalysator gefolgt
von aktiven Katalysatormaterial, zur vollstdndigen Entfernung von Acetylen, verwendet

werden.
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4.2.3 Reaktoreinbauten

Im folgenden Abschnitt werden verschiedenartige Einbauten in den Reaktor, die entweder die
Gasverteilung oder die Wérmeverteilung im Reaktor verdndern kdnnen, ndher betrachtet. Das
Ziel der Einbauten ist in erster Linie eine Erhéhung der Ethen-Ausbeute, vorzugsweise durch
die direkte Erhéhung der Selektivitdt zu Ethen. Auch indirekt kann eine Verbesserung erfolgen,
wenn durch einen hoheren Umsatz das Acetylenlimit auch mittels eines selektiveren
Katalysators eingehalten werden kann.

4.2.3.1 Nachbildung einer Zwischeneinspeisung

Die Zwischeneinspeisung ist eine vergleichsweise einfache Mdoglichkeit, den Gasstrom im
Reaktor zu verandern. Dazu wird ein Teil des Reaktionsgases erst bei beispielsweise der Hélfte
des Katalysatorbettes zugefuihrt. Die experimentelle Umsetzung am Versuchsreaktor ist
aufgrund der geringen GroRe im Vergleich zu einer grofitechnischen Anlage und im Besonderen
aufgrund des sehr empfindlichen DewargefaRes nur in einer vereinfachten Form mdglich. Wie
in Abbildung 4-39 zu erkennen, wird ein Teil des Gasstromes durch Rohren im Katalysatorbett
bis zur Halfte separat gefiihrt und kann erst dann in Kontakt mit dem Katalysator treten.
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Abbildung 4-38: Temperaturprofil mit und ohne Abbildung 4-39: Schema der
Zwischeneinspeisung bei 70 % Umsatz von Acetylen Zwischeneinspeisung zum halben
(Standardtestbedingungen mit Ethen, Normalisierte Reaktorbett.

Darstellung mit Abzug der Reaktoreinlasstemperatur).

Um den Effekt der Zwischeneinspeisung unabhangig von der Wéarmeleitung der Gasleitrohre
und unabhéngig von der verénderten Katalysatorfillung zu ermitteln, wurde ein zweiter,

identischer Aufbau mit geschlossen Roéhren genutzt.
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Die Auswirkungen der Zwischeneinspeisung auf das Temperaturprofil sind fiir 70 % Umsatz
von Acetylen in Abbildung 4-38 dargestellt. Es ist klar zu erkennen, dass der Temperatursprung
am Reaktoreingang geringer ist und somit die Initialbelastung am Beginn des Katalysatorbettes
gesenkt werden kann. Bei der Hélfte des Bettes (50 mm Hdéhe) verandert sich der Anstieg des
Temperaturprofils. An dieser Stelle findet die Zwischeneinspeisung statt und der verbleibende
Teil des Feedgases stromt aus. Durch die Erhéhung von Acetylen- und Wasserstoffgehalt
erfolgt in diesem Bereich eine Umsatzsteigerung und die vermehrt freigesetzte
Reaktionswarme bedingt einen steileren Anstieg der Temperatur. Beim identischen Umsatz von
70 % liegt am Ende des Katalysatorbettes letztlich ein gleicher Temperaturanstieg von etwa
20 K vor.

Beim Vergleichsumsatz von 70 % ist die Selektivitit zu Ethen nahezu identisch: Mit
Zwischeneinspeisung werden 81,3 %, ohne diese 81,0 % erhalten. Bei Betrachtung der
Nebenprodukte zeigt sich eine leichte Verschiebung zu hoheren Kohlenwasserstoffen. Die
Selektivitat zu Ethan sank durch die Zwischeneinspeisung um 0,3 %, jedoch erhohten sich die

Selektivitaten fir Summe C4 und C6 um zusammen 0,6 %.

Die Ethanbildung ist insbesondere bei hohen Acetylen-Umsétzen eine vorherrschende
Nebenreaktion, wie die Selektivitats-Umsatzkurven gezeigt haben. Aufgrund dessen sollte
beim Vergleichspunkt mit 50 °C Reaktoreinlasstemperatur und erhéhten Umsatzen ein
maoglicher Unterscheid der Ethan-Selektivitdat durch die Zwischeneinspeisung starker
hervortreten. Mit der experimentell beobachteten Senkung der Ethanbildung um 2,6 % durch
die Zwischeneinspeisung (7,6 % auf 5,0 %) wird die Erwartung bestatigt und resultierend liefert
die Zwischeneinspeisung 80,4 % Selektivitdt zum Hauptprodukt Ethen, wahrend ohne sie

78,0 % erzielt werden.

Die Selektivitdit zu Ethen kann somit durch eine Zwischeneinspeisung bei einer hohen
Reaktoreingangstemperatur verbessert werden, jedoch werden unterschiedliche Umsétze
erzielt. So wird mit spéterer Einspeisung nur 92,0 % Umsatz erhalten, ein Verlust von 3,4 %
gegeniiber dem Vergleich ohne Zwischeneinspeisung. Dies lasst vermuten, dass die L&nge des
Katalysatorbettes nach der Einspeisung in der Mitte zu gering ist. Eine detaillierte Betrachtung

zum Einfluss der Lage des Einspeisepunktes wurde in der Arbeit nicht durchgefihrt.

Grundsatzlich kann auch beim hohen Acetylen-Umsatz die Belastung am Beginn des
Katalysatorbettes reduziert werden. Durch die spatere Einspeisung eines Teils des Acetylen-

Feeds wird eine gleichmaliigere Ausnutzung des Katalysatorbettes erreicht. AuRerdem wird
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durch den erhdhten Acetylengehalt in der zweiten Betthélfte die Adsorption von Ethen

eingeschrankt und die Hydrierung zu Ethan gesenkt.

Der durchgefiihrte Test zur Zwischeneinspeisung zeigt, mit Blick auf die vorherigen
Erkenntnisse eine Mdglichkeit einer besseren Reaktorleistung. Im kleinen Labormafstab sind
die Unterschiede jedoch schwierig zu beurteilen und eine genauere Prifung im
Technikumsmalistab ist empfehlenswert. Bei einem groReren Versuchsreaktor kdnnte eine
gezieltere Dosierung der Zwischeneinspeisung beziliglich Menge und Ort erfolgen. Damit ein
vollstandiger Umsatz bis zum Ende des Katalysatorbettes erzielt werden kann, sollte sie
prinzipiell vor der Mitte des Katalysatorbettes erfolgen. Wenn ein geringerer Teilumsatz
ausreichend ist, sind auch spéatere Dosierungen vorstellbar.

Der groRe Vorteil einer Zwischeneinspeisung ist die Mdglichkeit, die Belastung der ersten
Katalysatorschicht zu verringern. Im Hinblick auf die Langzeitstabilitat sollte die Verkokung
der ersten Schichten so geringer sein. So zeigte Pachulski [14, 17], dass die Deaktivierung im
ersten Katalysatorbett und bei hohen Acetylengehalten am starksten auftritt. Da im
katalytischen Test der Anteil von C6-Kohlenwasserstoffen mit Zwischeneinspeisung tiber den
gesamten Bereich gestiegen ist, kann vor allem im Bereich nach der Einspeisung eine erhhte
Deaktivierung angenommen werden. Wie sich die Verschiebung des Reaktionsbereiches

jedoch tatsachlich auswirkt, muss letztlich in groRerem Malstab geprift werden.

Bei Schwankungen des Acetylen- oder Wasserstoffgehaltes sollte das Auftreten von Hotspots
durch eine Zwischeneinspeisung verringert werden. Da der Gasstrom Uber gréRere Bereiche
des Katalysatorbettes verteilt wird, wird eine lokal verstarkte Freisetzung von Reaktionswarme
unterbunden. In einer Modellsimulation zu den Maglichkeiten einer Temperaturkontrolle durch
Zwischeneinspeisung zeigten Hwang und Smith et al. [136] am Beispiel der Nitrobenzen-
Hydrierung, dass grofRes Potenzial flr eine Prozessoptimierung bei einer Glattung von

Temperaturschwankungen vorhanden ist.
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4.2.3.2 Einfache Heatpipe zum Warmetransport

Im Folgenden Abschnitt soll ein gezielter Warmetransport innerhalb des Katalysatorbettes
betrachtet werden. Fir einen Vergleich werden dazu drei Materialen steigender
Warmeleitfahigkeit verwendet: Isolierkeramik, Edelstahl und Edelstahl mit einer Fullung aus
Kupfer. Aufgrund der Bildung von explosionsfahigen Kupferacetylid darf Kupfer dabei unter

keinen Umstanden mit Acetylen in Kontakt treten und muss zwingend ummantelt sein.

Eine Heatpipe im klassischen Sinne ist nur bei groRtechnischen Anwendungen mdglich. Dabei
kann durch das Sieden und Kondensieren einer Flussigkeit deutlich mehr Warme transportiert
werden. Im kleinen Labormalistab ist der Einsatz von Heatpipes mit Siedeklhlung nicht
maoglich, jedoch kann die Auswirkung einer Verdnderung der Warmeverteilung im Reaktor

untersucht werden.

Wie in Abbildung 4-40 dargestellt, wurde ein Versuchsaufbau mit drei Einbauten gewahlt.
Diese sind 10 cm lang und gleichméRig im Katalysatorbett verteilt. Fir die Versuche wurde das
Katalysatorvolumen um die Menge an Katalysator-Pellets, die durch die Einbauten verdrangt

werden, verringert.

Abbildung 4-40:Versuchsaufbau fur einfache Heatpipes, Links Foto mit Blick auf die
Katalysatorschittung, Rechts: Schema mit Anordnung der Einbauten (rot) um das zentrale
Thermoelement (schwarz).

Fur den Vergleichsumsatz von 70 % Acetylen ist die erwartete Warmeleitung durch die
Heatpipes nachweisbar. Wie in Abbildung 4-41 zu erkennen, wird bei der Kupfer-Heatpipe eine
hohere Temperatur am Reaktoreingang festgestellt, wahrend sie am Reaktorausgang im
Vergleich zu Keramik niedriger ist. Somit liegt ein Wéarmetransport entlang des
Temperaturgefalles vom Reaktorausgang zum Reaktoreingang vor.

Die Selektivitaten bei 70 % Umsatz weisen keine signifikanten Unterscheide auf. So werden
etwa 81 % fur Ethen, 3,5 % flr Ethan, 2,7 % fur Butadien sowie 1,8 % fir Benzol erhalten. Ein
Unterschied zwischen den Extremfédllen von Kupfer und Keramik wird bei der
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Reaktoreingangstemperatur festgestellt. Mit der erhéhten Wérmeleitung durch Kupfer ist eine
um 1°C niedrigere Eingangstemperatur von 41,6 °C zum Erreichen von 70% Umsatz
notwendig. Dementsprechend wird mit der Verdnderung des Temperaturprofils durch die
Warmeleitfahigkeit von Kupfer auch die Reaktivitat des Systems erhoht.
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Abbildung 4-41: Temperaturprofil entlang des Katalysatorbettes fur verschiedene Einbauten bei
70 % Umsatz von Acetylen (Normalisierte Darstellung mit Abzug der Reaktoreinlasstemperatur).

Bei einer hohen Reaktoreinlasstemperatur von 50 °C wird durch eine Kupfer-Heatpipe ein
Acetylen-Umsatz von etwa 96 % erreicht. Dies ist eine Erhohung um 2 % beziiglich den
Vergleichseinbauten aus Keramik. Im Gegenzug zur erhohten Aktivitat sinkt bei diesem
Vergleich jedoch die Selektivitat zu Ethen um 1 %, wéhrend die Ethanbildung um diesen Anteil

steigt.

Zusammenfassend l&sst sich sagen, dass einfache Heatpipes eine Verschiebung der
Reaktionsfront zu kirzerer Katalysatorbett-Hohe bewirken und so der Umsatz gesteigert
werden kann. Ein Einsatz einer Heatpipe ist somit sinnvoll, wenn die Reaktoreinlasstemperatur
des Feedgases nicht ausreichend hoch gewahlt werden kann. Die Einfachheit und

Wartungsfreiheit von Heatpipes ist ebenfalls ein zu berticksichtigender Vorteil [137].

Dass durch die Manipulation des Temperaturprofils eine Selektivitats- und Umsatz-Steigerung
erzielt werden kann, fuhrten Hwang und Linke et al. [138] am Beispiel der Etylenoxid-
Herstellung aus. Fiir die Acetylenhydrierung werden die Selektivitaten jedoch nur geringfiigig
durch die Manipulation des Temperaturprofils mittels der vereinfachten Heatpipe beeinflusst.
Grundsatzlich kann anhand der Messdaten eine geringe Temperaturabhéngigkeit der
Selektivitdten angenommen werden. Einen groReren Einfluss auf diese besitzt dagegen der

Acetylengehalt, welcher maRgeblich vom Umsatz bestimmt wird.
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4.2.3.3 Interner Warmetauscher — verbesserte Heatpipe

Bei einfachen Heatpipes, von denen im vorherigen Abschnitt berichtet wurde, ist aufgrund der
geringen Oberflache nur ein geringer Wéarmeaustausch mit dem Gasstrom moglich. Aus diesem
Grund wurde eine optimierte Variante der Heatpipe in Form eines internen Warmetauschers
konzipiert. Dazu wurden mit Kupfer geflllte Edelstahlrohren mit einem querliegenden
Lochblech verbunden (vgl. Abbildung 4-42). Um die Verénderung des Reaktionsvolumens und
der Stromung durch den Einbau unabhangig vom Warmetransport betrachten zu konnen, ist

ebenfalls ein Vergleichsmodell mit Isolierkeramik getestet worden.

Die Anordnung des 5 cm grof3en Bauteils mittig im Katalysatorbett (siehe Abbildung 4-43) ist
fur die Vermeidung von Randstromungen notwendig. Eine Schwierigkeit der experimentellen
Umsetzung bestand im Fllen des Zwischenraumes des Warmetauschers, da die Lochbleche
fiir eine optimale Warmeleitung durch Kupfernieten fest mit den Langsstreben verbunden sind.
Um eine homogene Fullung ohne Licken zu erreichen, wurde der Wé&rmetauscher deshalb
mittels einer Hilse ummantelt, vor dem Einbau gefullt und dann von oben in den Glasdewar,

unter gleichzeitigem Entfernen der Hulse, eingesetzt.

i

Abbildung 4-42: Foto vom Aufbau des internen Abbildung 4-43: Schema mit der

Warmetauschers und einem Vergleichsmodel Platzierung des internen Warmetauschers

mit geringer Warmeleitung. im Katalysatorbett, sowie Warmefluss
entlang des Temperaturgefalles.

Beim Vergleichspunkt von 70 % Acetylen-Umsatz wird das in Abbildung 4-44 dargestellte
Temperaturprofil erhalten. Erneut ist der Effekt der Warmeleitung entlang des
Temperaturgradienten vom warmeren Bereich am Ende des Reaktors zum kihleren Bereich am
Reaktoreingang sichtbar. Der beobachte Effekt ist jedoch deutlich geringer als durch die

Verbesserung der Heatpipe erwartet.

87



Kapitel 4 Ergebnisse und Diskussion

25 ~ | |
1 1
1 1
1 1
1 1
20 : , o a LI
1 u 1
Q 1 ® 1
= 15 : :
% 1 o |
=1 | | 1
2 - |
I 1]
S 10 : _:
§ . 1 1
o5} 1 1
o 1 1
E 5 1 1
() 1 1
|_ 1 1
1 1
1
04 = ' m  Ohne Warmetauscher
1 ® Mit Warmetauscher
T T T T T T T T T T T T
-20 0 20 40 60 80 100

Hohe Katalysatorbett (mm)

Abbildung 4-44: Temperaturprofil entlang des Katalysatorbettes fir den internen
Warmetauscher bei 70 % Umsatz von Acetylen (Normalisierte Darstellung mit Abzug der
Reaktoreinlasstemperatur).

Bezlglich der Selektivitat wird mit einem Warmetauscher eine Verschlechterung beobachtet.
Die Bildung von Ethan steigt von 3,4 % auf 4,3 % an und entsprechend sinkt die Selektivitat
zu Ethen um etwa 1 % mit Einbau des Wérmetauschers auf 81,4 %. Die erhohte Ethanbildung
basiert vermutlich nur teilweise auf dem nachgewiesenen Wérmetransfer. Mit hoher
Wahrscheinlichkeit  spielen Effekte wie Randstromung und Inhomogenitat des
Katalysatorbettes, trotz des Vergleichsmodells mit Keramik, eine Rolle. Diese Vermutung wird
durch einen etwa 3 % niedrigeren Umsatz von 93 % beim Vergleichspunkt der hohen
Eingangstemperatur in den Reaktor (50 °C) bestéarkt. Ein interner Warmetauscher besitzt im

vorliegenden Fall eine deutlich geringere Ausbeute am gewiinschten Hauptprodukt Ethen.

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass im kleinen LabormaRstab die Effekte durch Einbauten
nur schwer zu dberprifen sind. Fir einen Industriereaktor mit beispielsweise 3 m
Katalysatorbetthohe kann ein Transport von Warme vom Reaktorende zum Reaktorbeginn
groRere Effekte hervorrufen. Fir 10 cm Betthohe ist zusétzlich die Form und der Aufbau der
Einbauten beschrankt. AulRerdem Uberlagern Stromungs- und Bypass-Effekte den Effekt des
Warmetransfers. Die Heatpipe und interne Wérmetauscher konnen in der Theorie trotzdem eine
wichtige Funktion fur die Reaktorsicherheit erfiillen, da sie eine Pufferwirkung haben und die

Ausbildung lokaler Hotspots verringern kdnnen.
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AbschlieBend lasst sich fir die Reaktoreinbauten zusammenfassen, dass mit
Zwischeneinspeisung die Initialbelastung am Beginn des Katalysatorbettes gesenkt werden
kann, dabei jedoch kein entscheidender Selektivitatsgewinn erzielt wird.

Eine einfache Heatpipe ist in der Lage, den Umsatz leicht zu steigern, bei einer geringen
Veranderung der Selektivitat. Ein Vorteil gegenlber dem internen Wé&rmetauscher ist die
Einfachheit der Heatpipe. Des Weiteren kdnnen beide Varianten der Bildung von Hotspots

entgegenwirken.

Die Versuche haben gezeigt, dass eine Manipulation des Temperaturprofils durch einfache
Einbauten leicht mdglich ist. Eine finale Prifung der Einbauten bedingt jedoch einen Test im
Technikumsmalistab, da nur bei einer groReren Dimension die Temperatureffekte getrennt von

Stromungseffekten geprift werden kdnnen.
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4.3 Kinetisches Modell zur theoretischen Nachbildung einer Realanlage
Im folgenden Abschnitt wird ein Kkinetisches Modell unter Beriicksichtigung aller
experimenteller Ergebnisse der Arbeit, wie der Selektivitats-Umsatz-Kurven und Wasserstoff-

Acetylen-Verhaltnisse, sowie Angaben aus der Literatur aufgestellt.

Nachdem die experimentelle Nachbildung einer realen Hydrieranlage durch den
Versuchsreaktor vorgestellt wurde, erfolgt abschliefend die Berechnung des Versuchsreaktors

mittels des aufgestellten kinetischen Modells und ein Vergleich mit dem Experiment.

4.3.1 Erstellen des kinetischen Modells

4.3.1.1 Reaktionswege des Nebenproduktes Butadien

In einem separaten Test wurde der Einfluss einer Zugabe von 1,3-Butadien zum Feedgas
untersucht, um Informationen zu den moglichen Reaktionswegen von Butadien zu erhalten. Fir
den Reaktionstest wurde der Standardkatalysator B (ber Nacht bei konstanten
Reaktionsbedingungen (Reaktoreingangstemperatur 40°C — 0,6 % Acetylen — 0,7 %
Wasserstoff — 6 % Ethen) auf ein konstantes Umsatzniveau von 82 % gebracht. Dieser
mittelhohe Umsatz ist flr einen Vergleich ausreichend, solange ein konstantes Niveau vorliegt.
Eine genaue Einstellung auf 70 % ist grundsétzlich moglich, bendtigt unter Umstanden jedoch

24 h bis erneut ein konstantes Niveau vorliegt.

Parallel zur konstanten Hydrierreaktion von Acetylen wurde dann (ber eine zuvor
angeschlossene Gasmaus 1,3-Butadien zum Gasstrom zudosiert. Damit wurde eine
Eingangskonzentration von ca. 120 ppm Butadien erzielt. Dies entspricht dem doppelten Gehalt
des bei diesem Umsatz sonst gefundenen Butadiens im Produktstrom. Fir eine konkrete
Bilanzierung wurde der Butadien-Gehalt des Eduktgases dreimal bestimmt und wies nur
geringe Schwankungen (10 ppm) auf.

Der Zusatz von Butadien bewirkt unter anderem ein Absinken des Acetylenumsatzes um 5 %
auf 77 %. Der Grund dafir ist vermutlich eine Konkurrenz um Adsorptionspléatze auf der
Palladiumoberfldche sowie um den Reaktionspartner Wasserstoff. Eine erste Bestatigung dafur
ist die leicht sinkende Ethan-Bildung von 4 % auf 3,75 %, da diese vom Wasserstoff-Gehalt
abhéngig ist.

Der Hauptreaktionsweg von Butadien ist die Hydrierung einer Doppelbildung zu Butenen. So

wird bei diesen ein entsprechend erhdhter Gehalt im Produktgas festgestellt (vgl. Tabelle 4-3).
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Ein grofer Teil des zugesetzten Butadiens wird jedoch nicht umgesetzt, wie auch am

Gaschromatogramm (Abbildung 4-45) zu erkennen ist.

Tabelle 4-3: Gehalte an C4-Kohlenwasserstoffen im Produktgas, Gehalte in ppm.

1-Buten trans-Buten  cis-Buten Butadien
Standard-Feedgas 89 26 19 57
Zusatz von Butadien 100 32 24 155

Um mehr Informationen zum ablaufenden Reaktionsweg zu gewinnen, werden die Verhéltnisse
der einzelnen Buten-Gehalte verglichen (Tabelle 4-4). Diese besitzen unabhangig vom Zusatz
Butadiens zum Reaktorfeed den gleichen Wert. Fir Verhéltnis 1 (cis-Buten zu trans-Buten)
wird 0,74 erhalten und Verhaltnis 2 (cis-Buten zu 1-Buten) betragt etwa 0,22. Es lasst sich
schlussfolgern, dass bei einem identischen Verhaltnis der Nebenprodukte ein identischer
Reaktionsweg unter Verbrauch von Butadien vorliegt. Damit ist nachgewiesen, dass nur die
Hydrierung von Butadien zur Bildung der Butene fuhrt. Dies wird ebenfalls von einigen
Autoren [46, 90, 91, 139] angenommen, jedoch wurde auch die Mdglichkeit einer direkten
Bildung der Butene aus Acetylen diskutiert [14, 122].

Die gefundenen Verhaltnisse konnen fiir eine spater folgende Berechnung genutzt werden,
unter der Annahme, dass sie nur abhéngig vom verwendeten Katalysator und Gber einen grof3en

Acetylen-Umsatzbereich konstant sind.

Tabelle 4-4: Verhaltnisse der Gehalte an Butenen im Produktgas mit und ohne Zusatz von
Butadien zum Feed.

Verhéltnis 1 Verhéltnis 2
(cis-Buten zu trans-Buten) (cis-Buten zu 1-Buten)
Standard-Feedgas 0,74 0,22
Zusatz von Butadien 0,74 0,23

Die Bildung hoherer Kohlenwasserstoffe im Bereich der Summe C6 ist bei Vergleich der Gas-
Chromatogramme (Abbildung 4-46) nicht verandert. Falls Butadien ein relevantes
Zwischenprodukt flr die Bildung dieser Nebenprodukte sein sollte, musste bei der dreifachen
Menge von Butadien im Gasstrom ein entsprechender Anstieg zu verzeichnen sein. Die
Selektivitaten fir die Summe C6 sind jedoch anndhernd konstant bei 5,6 % und 5,8 %. Zu
beriicksichtigen sind dabei der leicht sinkende Acetylen-Umsatz und eine Verénderung des

Wasserstoffgehaltes durch die Hydrierung von Butadien.
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Abbildung 4-46: Vergleich des Einflusses von
Butadien auf die Bildung der Nebenprodukte
anhand des Gaschromatogramms von GC-
Kanal 2.

Entgegen zahlreicher Literaturangaben [46, 90, 91, 140] sollte Butadien nicht als direkter
Ausgangspunkt fir C6- und hohere Kohlenwasserstoffe gesehen werden. Ein C4-Intermediat
auf der Palladium-Oberflache sollte stattdessen als gemeinsamer Ausgangspunkt von 1,3-
Butadien und hoheren Kohlenwasserstoffen angenommen werden. Die Kaorrelation von
Butadien und hoheren Oligomeren ist damit weiterhin gegeben, da eine Reaktion dieses
gebundenen Intermediats einerseits mit Acetylen und andererseits mit Wasserstoff moglich ist.
Somit kann es zur Kettenaufbaureaktion oder zur reduktiven Eliminierung unter Butadien-

Bildung kommen.

Als Intermediat wird hier eine C4Hs-Spezies vorgeschlagen. Diese kann beispielsweise aus der
halbseitigen Hydrierung eines oberflachengebundenen CsHs-Dimers durch Wasserstoff-
Anlagerung erfolgen. Dieser erste Mechanismus stimmt mit den Uberlegungen von Sheridan
und Bond [18, 24, 46] zum Aufbau héherer Kohlenwasserstoffe tiberein. Ebenfalls denkbar ist
die vorherige Reaktion eines Acetylen-Molekiils mit Wasserstoff zur Vinyl-Spezies, gefolgt
von der Insertion Acetylens in die Pd-C-Bindung. Beide Wege sind in Abbildung 4-47
dargestellt und wurden von Yang und Burch et al. [141] in DFT-Rechnungen gepriift. Dabeli
wurde festgestellt, dass auf einer Pd(111)-Oberflache der erste Mechanismus energetisch

beglnstigt ist.

Butadien wird abschlie}end aus dem CsHs-Intermediat und adsorbierten Wasserstoff gebildet.

Dieser Reaktionsschritt kann als reduktive Eliminierung angesehen werden und zeigt eine
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Parallele zwischen der heterogenen und homogenen Katalyse. Die schrittweise Hydrierung

wird beispielsweise am homogenen Wilkinson-Katalysator gefunden [142].

Die direkte Bildung von Butadien aus zwei Vinyl-Spezies, welche als Vorlaufer flr die C4- und
Grundlbildung angenommen wurden [76, 89, 90], ist prinzipiell méglich und nach Yang und
Burch et al. [141][141] auf einer Pd(211)-Oberflache auch energetisch gunstig. Jedoch wurde
auch festgestellt, dass diese Palladium-Oberflache deutlich weniger aktiv als die Pd(111)-
Oberfléache ist [141].
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Abbildung 4-47: Bildung von Butadien Uber Vinylspezies und C4Hs-Dimer.

Es wurde zusammenfassend anhand des Einsatzes von Butadien im Feedgas festgestellt, dass
Butadien kein direkter VVorldufer von hoheren Kohlenwasserstoffen unter den untersuchten
Reaktionsbedingungen ist. Nicht ausgeschlossen werden kann, dass unter Bedingungen, die von
den Ublichen Industriegegebenheiten abweichen oder mit anderen Katalysatoren auch eine
Oligomeren-Bildung tber Butadien mdglich ist. Anhand der Messergebnisse ist weiterhin
davon auszugehen, dass Acetylen vermutlich unter Beteiligung einer Vinylspezies zu Butadien
reagiert. Ubereinstimmend mit den Annahmen von Borodzifiski, Golebiowski und Cybulski

[83, 84], erfolgt die Hydrierung von Butadien dann nach erneuter Adsorption.

Die Oligomerisation von Butadien zu Grundlen kann auch durch eine Analyse des
abgeschiedenen Griin6ls bei einem Standardexperiment mit Katalysator B ausgeschlossen
werden. So wurde bei der Untersuchung der Bestandteile mittels GC-MS ein fast identischer
Gehalt an C16- und C18-Verbindungen festgestellt. Flr eine Aufbaureaktion aus C4-Butadien-
Bausteinen musste der Gehalt an C16-Verbindungen deutlich gegentiber dem von C18 erhoht
sein. Ubereinstimmend mit Untersuchungen von Kuhn [45] und LeViness [92] wird jedoch eine

glockenformige Haufigkeitsverteilung von C8 — C24-Nebenprodukten, die vor allem aus
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linearen Kohlenwasserstoffen mit unterschiedlicher Anzahl an Doppelbindungen bestehen,
vorgefunden. Das Maximum fir C16- und C18-Verbindungen ist in erster Linie durch die
Fluchtigkeit bedingt. So werden kleine Molekiile Uber die Gasphase ausgetragen, wahrend

Molekdle groRer als C24 haufiger auf der Katalysatoroberflache verbleiben.

4.3.1.2 Weitere festgestellte Zusammenhéange
Ethen und Wasserstoff

In einem kurzen Reaktionstest wurde am Standardkatalysator B eine Reaktionsmasse aus
lediglich Ethen und Wasserstoff (in Stickstoff) ohne Acetylen verwendet. Diese separate
Untersuchung wurde in der Literatur zuvor nicht aufgefiihrt und zeigte, dass Ethen bereits bei
35 °C vollstandig zu Ethan regiert, bis der zugesetzte Wasserstoff aufgebraucht ist. So wurden
bei 0,7 % Wasserstoff entsprechend 0,7 % Ethan erhalten.

Fir das kinetische Modell kann unter Berlicksichtigung der Selektivitats-Umsatzkurven
geschlussfolgert werden, dass ein hoher Produktverlust von Ethen durch Hydrierung zu Ethan
dann auftritt, wenn nach dem Aufbrauchen von Acetylen im Bereich sehr hoher Umsétze noch
ein hoher Gehalt an Wasserstoff vorhanden ist. Dies stimmt beispielsweise mit den

Beobachtungen von Kuhn [45] im Bereich hoher Acetylen-Umsétze (iberein.

Ethen wird somit am gepriften Katalysator ungehemmt durch Wasserstoff hydriert, sofern freie
Adsorptionsplatze vorhanden sind. Eine Hemmung der Reaktion erfolgt in erster Linie durch
eine Konkurrenzadsorption von Acetylen. Dieses wird stdrker adsorbiert und blockiert so
Adsorptionsstellen von Ethen [18, 20].

Bei der separaten Reaktion von Ethen und Wasserstoff wurde kein Aufbau von Nebenprodukten
der Summe C4 oder C6 festgestellt. Somit kann die reine Oligomerisierung von Ethen, welche
theoretisch mdglich ist, unter den typischen Prozessbedingungen der C2-Tail-End-Hydrierung

ausgeschlossen werden.
Benzol

Neben Butadien wurde auch Benzol zum Feedgas zudosiert, um zu prifen, ob eine Hydrierung
zu Cyclohexen oder den zwei Cyclohexadienen auftritt. Dabei wurde in einem kurzen Test
erneut ohne Acetylen und lediglich mit Ethen und Wasserstoff (in Stickstoff) ein Reaktionstest
bei unterschiedlichen Temperaturen von 35°C bis 60 °C durchgefihrt. Unter den

Testbedingungen wurde keine Hydrierung von Benzol festgestellt, im Feed vorhandenes
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Benzol wurde unverandert im Produktgasstrom gefunden. Grundsatzlich ist eine Hydrierung
von Benzol an einem Edelmetallkatalysator moglich. Fur die C2-Tail-End-Hydrierung kann
jedoch eine nachtragliche Hydrierung von gebildetem Benzol offenbar nicht erfolgen, sofern
Ethen und Acetylen vorhanden sind. Diese adsorbieren und reagieren bevorzugt, deshalb kann

eine Weiterreaktion von Benzol fiir das kinetische Modell vernachléssigt werden.

Die Bildung des Nebenproduktes Benzol kann uber eine Palladium-gebundene CisHs-
Dimerspezies erfolgen, wie Untersuchungen an Pd(111)-Folien [98, 99] nachgewiesen haben.
Das Intermediat, welches auch fiir die Butadien-Bildung von Bedeutung ist, soll dabei
unmittelbar mit Acetylen, welches aus der Gasphase stammt oder adsorbiert sein kann, zu
Benzol reagieren, wobei die Bildung des aromatischen Systems als Triebkraft gesehen wird
[100]. Die direkte Cyclotrimerisierung von drei adsorbierten Acetylen-Molekilen wird flr

hochselektive Palladium-Katalysatoren ausgeschlossen [101, 102].
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4.3.1.3 Kinetiklbersicht unter Berucksichtigung der gefundenen Einflussfaktoren

Der in Abbildung 4-48 gezeigte Reaktionsmechanismus verknlpft die gefundenen
experimentellen Ergebnisse zur Bildung von Ethen, Ethan, Butadien und Benzol mit
Literaturangaben, vor allem vom Borodzinski [20, 82]. Die Unterscheidung von A- und E-
Zentren durch Borodzinski mit getrennten Reaktionszentren fiir Acetylen und Ethen kann
grundsatzlich Gbernommen werden, wobei die unselektive Reaktion an E-Zentren fur die
Aufspaltung der Nebenprodukte die groRere Bedeutung besitzt. Fur die spétere Berechnung der
Realanlagennachbildung werden zwei Zentren verwendet. Ob jedoch tatsachlich ein oder zwei
Zentren auf der Palladium-Oberflache vorhanden sind, bleibt unklar. So zeigte Pachulski [14],
dass die Nutzung von zwei Aktivzentren zu besten Simulationsergebnissen fuhrt, wéhrend

Urmes und Schweitzer et al. [143] auch mit einem Aktivzentrum gute Ergebnisse erzielten.

HC==cCH (g)
CH2 CH2
[ ' [
*
—_— o ——> CH ——> H,C==CHy(g)
n
HC==CH A i
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*
HC:}:CH
HC:}:CH *
*
H H
HC——CH ! HZC\ c ]
*
7 N 7 New ——
HC CH H !
/ 1
’ 1
* * *
lHCIECH H | He==cH
* * *

@ (2) C6-Verbindungen

Abbildung 4-48: Reaktionsmechanismus der Acetylenhydrierung am A-Zentrum mit Ethen- und
Nebenprodukt-Bildung.

Der entworfene Mechanismus bezieht einige Literaturannahmen ein, so wird flr die Ethen-
Bildung eine stufenweise Hydrierung Uber eine Vinylspezies als geschwindigkeits-
bestimmender Schritt angenommen [76]. Somit wird grundsétzlich auch der Ethen-
Bildungsmechanismus von Bond [18] und Margitfalvi [67] Gbernommen. Die direkte Ethan-
Bildung aus Acetylen wird im Mechanismus dagegen nicht aufgefiihrt. So wurde diese
einerseits von einigen Autoren [80, 81] fur moderne hochselektive Pd-Ag-Katalysatoren als

unbedeutend eingestuft. Anderseits ist eine Unterscheidung zwischen der direkten
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Folgehydrierung bedingt durch eine Diffusionslimitierung des Zwischenproduktes Ethen im
Porensystem und der tatsachlichen Direkthydrierung, wie sie von Al-Ammar und Webb [77-
79] vermutet wird, nicht moglich. Die Hydrierung von Ethen zu Ethan wird durch das
Adsorptionsgleichgewicht mit Acetylen vermittelt und ist daher vor allem im Bereich hoher

Acetylen-Umsatze von Bedeutung.

Die Bildung hoherer Nebenprodukte wird im Mechanismus unter anderem Uber ein
oberflachengebundenes CsHs-Dimer formuliert. Dadurch ist die Bildung von Benzol mit
Acetylen sowie eine halbseitige Hydrierung zum kettenbildenden Intermediat C4Hs mdglich.
Dieses wichtige Intermediat wird als Vorlaufer sowohl von Butadien als auch hoheren
kettenformigen Oligomeren, im vorherigen Abschnitt 4.3.1.1 ausfuhrlich betrachtet,

angenommen.

Die Bildung der Butene sowie Butan erfolgt ausgehend von Butadien, erneut Uber die
schrittweise Hydrierung. In Abbildung 4-49 sind dazu die Ablaufe am E-Zentrum gezeigt. ES
ist davon auszugehen, dass zunédchst 1-Buten gebildet wird, welches durch Isomerisierung in
trans- und cis-Buten umgewandelt werden kann. Eine weitere Hydrierung der Butene zu Butan
ist moglich, aber wie die Selektivitats-Umsatzkurven gezeigt haben, ist dieser Reaktionsweg
von geringer Bedeutung. So werden die Butene in Konkurrenz zum kleineren Ethen-Molekdl

adsorbiert, wodurch eine geringe Adsorptionswahrscheinlichkeit fur die Butene resultiert.
HZCZCHz(g)
N H,
H,C=—CH, ——— H3C——CHs(g)

1
1
[}
1
*

2C\ /
Tl Butene (g)
¢ g N H
\ -~ \\\CHZ 2 ) C,Hq 2 C4Hyg
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Abbildung 4-49: Ethen- und Butadien-Hydrierung am E-Zentrum.
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4.3.2 Experimentelle Nachbildung einer dreistufigen Acetylen-Hydrieranlage

4.3.2.1 Vollstandige Acetylenentfernung im LabormaRstab

Die neu errichtete Versuchsanlage zur selektiven Hydrierung von Acetylen soll Katalysatortests
unter adiabaten Bedingungen nah an Industrie-Gegebenheiten erméglichen. Ein abschlieRender
Test mit Standardkatalysator B soll nachfolgend einerseits experimentell zeigen, dass die
Versuchsanlage trotz des LabormaRstabes die vollstandige Acetylenentfernung unter industrie-
nahen Bedingungen leisten kann. Anderseits dienen die erhaltenen Messdaten als Grundlage

fiir eine rechnerische Uberpriifung des kinetischen Modells.

Fur die Durchfuhrung wurde ein dreiteiliger Test gewahlt, da nach Angaben des
Industriepartners Shell und Ubereinstimmend mit anderen Literaturquellen [5, 10]
ublicherweise ein Acetylengehalt von 2 % im Feed einer industriellen Anlage Uber drei
Katalysatorbetten vollstandig entfernt wird. Bei geringeren Acetylengehalten ist auch die

Verwendung von lediglich zwei Katalysatorbetten tiblich [5].

2,0% 2,0% 1,0% 0,3%
Acetylen H, Acetylen Acetylen Acetylen
<1ppm Acetylen <1 ppm Acetylen
3 Katalysatorbetten P 3 separate Versuche

Abbildung 4-50: Schema einer dreistufigen Acetylenentfernung (2 % Acetylen zu <1 ppm) mit
Vergleich von drei aufeinander folgenden Katalysatorbetten (Industrie) zu drei separaten
Versuchen (Labor).

Wie in Abbildung 4-50 dargestellt, liegt in der Industrieanlage ein durchgangiger Gasstrom
zwischen allen Reaktorstufen vor und lediglich Wasserstoff wird zwischen den
Katalysatorbetten  zudosiert. Durch den ununterbrochenen  Gasfluss stellt die
Produktgaszusammensetzung eines Reaktors das Feedgas des nachsten Reaktors dar. Dadurch
werden neben dem nicht umgesetzten Acetylen auch die Nebenprodukte weitergefihrt und
konnen unter Umstanden die Leistung der nachfolgenden Katalysatorbetten beeintréchtigen.

Mit lediglich einem zur Verfligung stehenden Versuchsreaktor missen die einzelnen Stufen in
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separate Versuche aufgeteilt werden, wodurch jedoch der Einflussfaktor der weitergefiihrten

Nebenprodukte verloren geht.

Die genauen Umsatze der einzelnen Katalysatorbetten in einer grof3technischen Anlage sind
nicht festgelegt, da je nach schwankendem Acetylengehalt des Gasstroms deutliche
Unterschiede auftreten konnen. Ein reprasentatives Szenario fir die Labornachbildung (siehe
auch Abbildung 4-50) ist ein Umsatz von 50 % des Acetylengehaltes von 2 % in einer ersten
Stufe. Die verbleibenden 1 % Acetylen werden dann typischerweise als Feedgasgehalt eines
zweiten Katalysatorbettes gefunden, in dem sie zu 70 % umgesetzt werden. Die abschlielende
Entfernung der 0,3 % Acetylen erfolgt im letzten Katalysatorbett, damit das Limit einer

Endkonzentration von unter 1 ppm eingehalten wird.

Fur jeden Versuchsteil der Acetylenentfernung wurde der Wasserstoffgehalt entsprechend
angepasst, damit der gewtiinschte Zielumsatz erreicht wird. Dies erwies sich als die einfachste
Option, den Umsatz einzustellen. Auf die begrenzten Mdglichkeiten, die
Reaktoreinlasstemperatur zum Regulieren zu verwenden, wird im nachfolgenden Abschnitt zur
Reaktionskontrolle in Industrieanlagen naher eingegangen. Eine Zusammenfassung der
Gaszusammensetzung und des experimentell erhaltenen Umsatzes ist in Tabelle 4-5 aufgefiihrt.
Der Gehalt an Ethen wurde fiir alle Versuche bei 10 % konstant gehalten, da dies den maximal
maoglichen Wert der verwendeten Dosierstrecke darstellt.

Tabelle 4-5:Vergleich von Gaszusammensetzung und erzielten Umsatz an Acetylen fur die
dreiteilige Acetylenentfernung.

Acetylen (%)  Wasserstoff (%)  H2/CzH2-Verhéltnis  Umsatz (%)

Stufe 1 2,0 1,30 0,65 49,8
Stufe 2 1,0 0,87 0,86 71,2
Stufe 3 0,3 0,45 1,5 99,98

Das Wasserstoff-Acetylen-Verhaltnis aus Tabelle 4-5 zeigt, dass fiir die ersten zwei Stufen ein
Wasserstoffzusatz unter dem stéchiometrischen Stoffmengenverhaltnis von 1 erfolgte. Dieses
war notig, um die Reaktion kontrolliert auf 50 % bzw. 70 % Umsatz zu begrenzen. Ein hoherer
Wasserstoffgehalt fuhrte bei diesen Versuchen mit einer Reaktoreinlasstemperatur von 38 °C
zu einem zu hohen Umsatz. Laut Literaturangaben [14, 144] werden auch in der Industrie
teilweise unterstochiometrische Stoffmengenverhéltnisse von beispielsweise 0,8 verwendet,

um die gewunschten Ziele zu erreichen.
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Fur die letzte Stufe mit 0,3 % Acetylen am Reaktoreingang wurde ein deutlicher Uberschuss
von 0,45 % Wasserstoff verwendet. Erst mit diesem Wasserstoff-Verhaltnis von 1,5 konnte der
Acetylengehalt im Produktgasstrom auf durchgéngig weniger als 0,7 ppm gesenkt werden,
wodurch formal ein Umsatz von 99,98 % erhalten wird. In der Industrie sind deutlich hohere
Wasserstoff-Verhaltnisse von tber 2 fiir das letzte Katalysatorbett tblich [10, 14, 144]. Das
verwendete Verhdltnis von 1,5 ist daher nur das notwendige MindestmaR. Zur sicheren
Entfernung des Acetylens auch bei Schwankungen der Gaszusammensetzung sollte der hohere

Wasserstoff-Uberschuss von 2 verwendet werden.

Die Reaktionsbedingungen der einzelnen Stufen, im Besonderen die Wasserstoff-Verhaltnisse,
beeinflussen die erzielten Selektivitaten stark (siehe unten: Abbildung 4-51 und Tabelle 4-6).
In der ersten Reaktionsstufe liegt viel Acetylen im Gasstrom vor (2 %), welches die
Adsorptionsplétze an der Palladiumoberflache bevorzugt besetzt. Dies fiihrt in Kombination
mit dem geringen Wasserstoffgehalt zu einer minimalen Bildung von Ethan (Sethan 2,2 %), da
durch die blockierten Adsorptionszentren Ethen schlechter adsorbieren kann und seltener zu
Ethan hydriert wird. Im Gegenzug wird eine erhdhte Selektivitat fir die Summen C4 und C6
von jeweils etwa 8,4 % festgestellt. Die Bildung von Oligomeren ist durch die hohe Dichte an
nebeneinander adsorbierten Acetylenmolekiilen und fehlenden Wasserstoff begiinstigt, was
unter anderem durch die Untersuchungen von Pachulski [14] und Ahn et a. [91] bestatigt wird.

%N Ethan —
B summe C4 —
Il summe C6

[any
[&;]
1

=
o
1

Selektivitat Nebenprodukte (%)
(6]
1

Versuch 1 Versuch 2 Versuch 3
(2 % Acetylen) (1 % Acetylen) (0,3 % Acetylen)

Abbildung 4-51: Selektivitaten der Nebenprodukte fiir die verschiedenen Acetylengehalte der drei
Reaktionsstufen (Werte in Tabelle 4-6 )

Die zweite Reaktionsstufe ist durch einen mittleren Acetylengehalt von 1 % und einen Umsatz
von 70 % gekennzeichnet und besitzt damit eine hohe Ahnlichkeit zu den Bedingungen der

Standardtests, auf die zuvor eingegangen wurde. Durch den sinkenden Acetylenanteil im
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Gasstrom im Vergleich zur ersten Stufe ist die Adsorption von Ethen und daraus folgend die
Ethanbildung erhoht. Die gestiegene Selektivitdt zu Ethan von 4,9 % wird jedoch durch eine
minimierte Selektivitdt hoherer Nebenprodukte kompensiert. So ist die Selektivitat der

Summe C6 um 2 % auf 6,3 % gesunken.

Die abschlielende Stufe mit einer Hydrierung von 0,3 % Acetylen erfolgte mit einem hohen
Uberschuss an Wasserstoff. AuBerdem lag mit 10 % ein hoher Gehalt an Ethen vor. Diese
unglnstigen Reaktionsbedingungen fiihren zu einer GbermaRigen Bildung von Ethan bis zum
Aufbrauchen des Wasserstoffs (Sethan 59,7 %). Der hohe Gehalt an Wasserstoff wird jedoch
zwingend bendtigt, um das Limit von unter 1 ppm Acetylen sicher zu gewahrleisten. Ein
Absenken des Wasserstoffgehaltes von 0,45 % auf 0,44 % fihrte bereits zu einem geringen

Uberschreiten der Grenze durch Acetylengehalte von 1-2 ppm im Produktgasstrom.

Die Bildung hoherer Kohlenwasserstoffe durch eine Reaktion von Acetylenmolekilen
untereinander ist in der dritten Reaktionsstufe am niedrigsten. So werden mit 6,3 % und 3,4 %
die kleinsten Selektivitdten der Summen C4 und C6 erzielt. Der niedrige Gehalt an Acetylen
im Eduktgas und das weitere Absinken von diesem mit fortschreitendem Umsatz flhrt dazu,
dass auf der Oberflache des Katalysators die Acetylenmolekuile hauptsachlich Wasserstoff oder
Ethen und nur selten ein weiteres Acetylenmolekdl in unmittelbarer Nahe vorfinden. Damit ist
eine geringe Wahrscheinlichkeit fiir die Dimerisierung von Acetylen gegeben und stattdessen
wird die Hydrierung zu Ethen und Ethan beginstigt.

Tabelle 4-6: Vergleich der einzelnen Stufen sowie der gesamten Acetylenentfernung
am Versuchsreaktor beziiglich der erreichten Selektivitaten, Werte in %.

Umsatz  Sethen  Sethan  Sca  Sce
Stufe 1 (2,0 % Acetylen) 49,8 80,0 2,2 83 84
Stufe 2 (1,0 % Acetylen) 71,2 80,0 4,9 78 63
Stufe 3 (0,3 % Acetylen) 9998 299 597 59 34
Gesamt (2,0 % Acetylen) 100 725 11,7 78 69

Die letzte Reaktionsstufe erreicht durch die hohen Verluste der Folgehydrierung zu Ethan
lediglich eine Ethen-Selektivitat von 30 %, wobei in Industriereaktoren durchaus auch negative
Selektivitdten unter Verbrauch von Ethen auftreten kénnen [16]. Da der dritte Teilversuch
lediglich 0,3% Acetylen umsetzt, sind die Auswirkungen auf die Gesamtselektivitét
vergleichsweise gering. Die Ethen-Selektivitat der ersten beiden Reaktionsstufen, in denen
zusammen bereits 1,7 % der vorgegebenen 2 % Acetylen umgesetzt werden, betragt jeweils

80 % und bestimmt so den Groldteil der Ethen-Ausbeute. Die gemittelte Selektivitdt zum
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Hauptprodukt Ethen bei einer Zusammenschaltung der drei einzelnen Versuche betragt 72,5 %
(vgl. Tabelle 4-6). Flr das Nebenprodukt Ethan werden letztlich etwa 12 % Selektivitat erhalten
und fur die Summen C4 und C6 entsprechend rund 8 % und 7 %.

Die Aufschlusselung der Summe C4 (Abbildung 4-52) zeigt, dass sich abhangig von den
Reaktionsbedingungen nicht nur die Selektivitat fir die Summe C4 &ndert, sondern auch
innerhalb dieser Stoffgruppe eine Verschiebung auftritt. Analog zu den Selektivitéts-
Umsatzkurven sinkt die Butadien-Selektivitit. So ist beim vollstandigen Acetylen-Umsatz im
dritten Teilversuch mit 0,3 % Acetylen kein Butadien im Produktgasstrom mehr nachweisbar.
Im Gegensatz dazu ist eine erhéhte Selektivitidt der Butene feststellbar, im Besonderen von
1-Buten.

10

cis-Buten  0:207 Acetylengehalt im Feed
9 trans-Buten 206
R 4A--- 1-Buten 0,15 - 1%
81 ST e v Butadien
7 e -~ Summe C4
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Abbildung 4-52:  Selektivitaten der Abbildung 4-53: Gaschromatogramm von
Nebenprodukte von Summe C4 fir die GC-Kanal 2 mit C6-Nebenprodukten fiir die
verschiedenen Acetylengehalte der drei verschiedenen Acetylengehalte der drei
Reaktionsstufen, die Verkettung der Reaktionsstufen (1_1-Hexen, 2 _2-Hexen, 3
Messpunkte dient der besseren Ubersicht. und 4 Hexadiene/Hexatriene).

Die Intensitaten der GC-Signale fir die C6-Nebenprodukte sinken mit dem Acetylengehalt
(vgl. Abbildung 4-53). Wie oben beschrieben, sind somit weniger hohermolekulare
Kohlenwasserstoffe im Produktgasstrom vorhanden, da Acetylen bei hohen Gehalten an
Wasserstoff vorwiegend hydriert wird. Die genauere Betrachtung zeigt dabei auch eine
Senkung der Doppelbindungsanzahl. Wahrend fiir den ersten Versuch mit 2 % Acetylen hohe
Anteile an Hexadienen und teilweise Hexatrienen (Peaks 3 und 4) vorhanden sind, treten diese
im dritten Versuch mit 0,3 % Acetylen kaum auf. Im Gegenzug dazu wird dort, relativ zur
gesamten Summe der C6-Nebenprodukte, ein deutlicher groRerer Anteil von 1-Hexen und 2-
Hexen (Peak 1 und 2) gebildet (Wert siehe Anhang). Diese experimentell gefundene
Hydrierung von Doppelbindungen innerhalb der Summe C6 stimmt dabei mit dem Verhalten
der Summe C4 mit Butadien und den Butenen gut (berein. Auch die isothermen
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Untersuchungen von Kuhn [45, 139] zeigten, dass mit h6herem Umsatz an Acetylen neben

Ethen auch andere Doppelbindungen hydriert werden.

Der Temperaturanstieg entlang des Katalysatorbettes soll fiir die verschiedenen
Acetylengehalte abschlie3end betrachtet werden (vgl. unten Abbildung 4-54). Dabei wurde das
Temperaturprofil, welches nach 18 Stunden konstantem Umsatz vorlag, verwendet. Wie im
Anhang zur Nachbildung des dreistufigen Reaktors Uberpriifbar, ist die Versuchsanlage in der
Lage gewesen, (ber mindestens 20 Stunden ein gleichbleibendes Umsatz- und

Selektivitatsniveau zu halten.

Der Anstieg der Temperatur am Ende des Katalysatorbettes variiert fur die drei Versuche stark
und ist abh&ngig vom umgesetzten Acetylengehalt. Der erste Versuchsteil erzielt mit dem
hdchsten Acetylenverbrauch von 1 % ebenfalls den gré3ten Temperaturanstieg von etwa 56 K,
wéhrend die zweite Stufe bei einem Umsatz von 0,7 % Acetylen 40 K hinzugewinnt. Der
Verlauf der ersten zwei Temperaturprofile weicht vom dem des letzten Versuches ab. So ist fur
sie ein kontinuierlicher Anstieg bis zum Ende des Katalysatorbettes sichtbar, wéhrend fiir den
dritten Versuch mit 0,3 % Acetylenumsatz bereits ab 30 mm Katalysatorbetththe ein
konstantes Temperaturplateau von 24 K erreicht wird. Dieses Verhalten verdeutlicht, dass fur
Stufe 3 bereits nach einem Drittel der nahezu vollstandige Umsatz von Acetylen und
Wasserstoff abgeschlossen ist und danach kein Temperaturanstieg durch weitere freigesetzte
Reaktionswarme mehr erfolgt.
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Abbildung 4-54: Temperaturanstieg entlang des Katalysatorbettes fur die verschiedenen
Acetylengehalte der drei Reaktionsstufen (Darstellung mit Abzug der
Reaktoreinlasstemperatur).

In der Tabelle 4-7 wird der experimentell gefundene Temperaturanstieg mit einem nach

Gleichung (34) berechneten theoretischen Wert verglichen. Die adiabate Temperaturerhéhung
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wird dazu fiir jeden Versuchsteil mit dem entsprechenden Volumenanteil ¢ von Acetylen sowie
der gemittelten Reaktionsenthalpie berechnet. Durch das Einbeziehen der einzelnen
Selektivitaten kann auch die erhéhte Ethanbildung im dritten Versuch berlicksichtigt werden,
wodurch eine hdhere Reaktionsenthalpie von -263 kJ/mol im Vergleich zu den ersten Stufen
mit etwa -190 kJ/mol resultiert. Durchschnittlich werden 89 % des theoretisch moglichen
Temperaturanstieges als experimenteller Wert gefunden. Dies zeigt, dass ein sehr geringer
Waérmeverlust aus dem Reaktor vorhanden ist und die adiabaten Bedingungen eines

Industriereaktors fir jede Stufe hinreichend genau nachgebildet werden konnten.

Pac
ca - —AH Pac " m,.) " —AHg
AT:ATad.X:%.X:( _Ac)_ X (34)
Po " Cp Po " Cp

mit pg = 1,24 2% , & = 1,08 k’;—JK  Pac = 1,17 2% sowie My, = 26,04 -2

Tabelle 4-7: Vergleich des erreichbaren adiabaten Temperaturanstiegs fur die dreistufige
Acetylenentfernung.

Pac Xin% AHgin—L  ATy,in K ATepin K AT-Verhiltnis in %
Stufel 2,0% 49,8 -189,2 63,2 55,9 88,4
Stufe2  1,0% 712 -191,1 45,6 39,9 87,7
Stufe3 03% 9998  -263,2 26,5 24,0 90,5

Die Umwandlung des vorgelegten Acetylengehaltes von 2 % erfolgt zu etwa dreiviertel zum
gewinschten Hauptprodukt Ethen, wie in Abbildung 4-55 veranschaulicht. Diese optimierte
Ausbeute wird bei einer groBtechnischen Anlage nur selten erreicht werden, da mit einem
hoéheren Zusatz von Wasserstoff im letzten Katalysatorbett dort ein Uberschreiten des
Acetylenlimits von 1ppm unter allen Umstdnden verhindert werden soll. Dieser
»Sicherheitspuffer an Wasserstoff wird jedoch zu einem deutlich hoheren Anteil an Ethan
durch eine Folgehydrierung von Ethen fuihren, wodurch in der Industrie in der Regel lediglich
Ethen-Ausbeuten von 50 — 60 % [16] erreicht werden. Etwa 15 % des eingesetzten Acetylens
werden in die Nebenprodukte C4 und C6 umgewandelt. Dies unterstreicht die hohe Selektivitat
des durch Shell Catalysts & Technologies Leuna zur Verfiigung gestellten Katalysators.

Ublicherweise kdnnen bis zu 25 % an hoheren Kohlenwasserstoffen gefunden werden [132].

Beim Vergleich der Versuchsanlage mit einer grof3technischen Anlage sind weiterhin die
Reaktionsbedingungen zu beriicksichtigen. So ist die verwendete Gasbelastung von 1000 h
das untere Minimum. Ublicherweise wird eine GHSV von bis zu 4000 h [14, 144] genutzt.

Aufgrund des Aufbaus des Versuchsreaktors mit einem Glasdewar wurde die Hydrierung
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auflerdem unter Atmospharendruck durchgefihrt. Im Vergleich dazu wird in der Industrie ein
Druck von 15-40bar [14, 144] verwendet. Die drastischeren Bedingungen einer
Industrieanlage flhren letztlich ebenfalls zu einer geringeren Ethen-Selektivitat im Vergleich
zum Labor-Versuch.

C6 Koks
6,9% 1.0%

Ethan
11,7 %

Ethen
72,5 %

Abbildung 4-55: Diagramm mit den Anteilen der Produkte
(Koks: auf dem Katalysator verbleibende hochmolekulare Kohlenstoffablagerungen).

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass mittels der Versuchsanlage die vollstdndige
Entfernung von 2% Acetylen im Feed auf ein Limit von unter 1 ppm Acetylengehalt
nachgebildet werden kann. Dabei werden adiabate Bedingungen mit einem geringen
Warmeverlust aus dem Reaktor gewadhrleistet, die das Reaktionsverhalten einer

grofitechnischen Anlage im Rahmen eines kleinen Laborreaktors zuverlassig nachbilden.
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4.3.2.2 Eine unkontrollierte Reaktion als Problem in Grof3anlagen

In einem Vortest zur dreistufigen Acetylenhydrierung wurde fiir die Nachbildung des ersten
Bettes mit 2 % Acetylen ein deutlich hoherer Wasserstoff-Gehalt von 2,2 % genutzt. Das
angestrebte Wasserstoffverhéltnis von 1,1 sollte dabei auf Basis der vorherigen
Untersuchungen eine hohe Selektivitat liefern, jedoch war kein Einregeln auf den gew(inschten
Umsatz von 50 % Acetylen mdglich. Die Reaktoreingangstemperatur als Einstellparameter
wurde in vielféltiger Weise variiert, wobei ein mittlerer Acetylen-Umsatz (50 — 80 %) zwar

kurzzeitig erreicht, aber nicht konstant gehalten werden konnte.

Die Besonderheit des sprunghaften und nicht kontrollierbaren Anstieges des Acetylen-
Umsatzes ist in Abbildung 4-56 dargestellt. Bei einer nahezu konstanten Reaktoreinlass-
Temperatur von 33 + 0,5 °C stieg der Acetylen-Umsatz, bedingt durch das Aufwarmen der
Katalysatorpellets, zunachst langsam an (~ 2,5 % Umsatz/Stunde). Ab 40 % Umsatz erfolgte
eine sprunghafte Steigerung auf uUber 90 % innerhalb von zwei Stunden. Im Bereich des
maximalen Anstieges konnte ein Zuwachs von 7 % Umsatz zwischen zwei Messpunkten,
welche einen Abstand von 10 min besitzen, registriert werden (~ 43 % Umsatz/Stunde). Dieses
Verhalten trotz einer konstanten Eingangstemperatur verdeutlicht die hohe Reaktivitat des
Systems von 2 % Acetylen mit 2,2 % Wasserstoff, deren sehr hohes Warmepotential ein
eigenstandiges Aufheizen des Reaktors ermdglicht.
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Abbildung 4-56: Zeitlicher Verlauf des Umsatzes von Acetylen und der Inlet-Temperatur.

Im Falle einer Industrieanlage kann vom ,,Durchgehen* der Reaktion gesprochen werden, da
auch eine unmittelbare Temperatursenkung im Anstiegsbereich einen kurzzeitig stark erhéhten
Umsatz von tber 90 % nicht verhindern kann. Dieses unkontrollierbare Verhalten ist ein zu

berticksichtigendes Problem in Industrieanlagen, da die hohe Temperatur in der Regel mit
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einem Verlust an Ethen-Selektivitat verbunden ist und somit eine Einbufle an Wertprodukt
aufritt. Des Weiteren erfolgt eine starke thermische Belastung des Katalysators, wodurch es zur
Agglomeration von Palladium-Nanopartikeln kommen kann. Durch diese tritt ein Verlust an
Aktivoberflache auf und eine schlechtere Katalysatorperformanz resultiert, wie unter anderem

von Chen et al. [62] und Liu et al. [61] nachgewiesen wurde.

AbschlieBend kann grundséatzlich festgehalten werden, dass der Gehalt an zugesetztem
Wasserstoff neben der Reaktoreingangstemperatur ein wichtiger Regelungsparameter ist. Er ist
als primare EinstellgroRe fir den erreichbaren Umsatz zu sehen und fiir die Nebenprodukt-

selektivitaten ebenfalls von grof3er Bedeutung.
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4.3.3 Vergleich experimenteller Ergebnisse und theoretischer Berechnungen

4.3.3.1 Aufbau des kinetischen Modells

Zur Abbildung der Messwerte wurde ein kinetisches Modell erstellt, dass anhand der
Temperaturdaten und Eingangsgehalte an Acetylen, Ethen und Wasserstoff die
Zusammensetzung des Produktgases berechnet. Basierend auf Modell 55 von Pachulski [14,
122] wurde dazu eine komplexe Excel-Tabelle erstellt, welche mit Hilfe von Makros eine

Anpassung der Parameterwerte ermdglicht.

Pachulski testete zahlreiche Modelle, die die Acetylenhydrierung an Palladium beschreiben,
und fand eine bestmdgliche Anpassung unter Tail-End-Bedingungen fiir Ethen, Ethan und C4-
Kohlenwasserstoffe. Die dabei gefundenen Anpassungswerte sollen als Datengrundlage fiir die
kinetische Berechnung im Rahmen dieser Arbeit dienen. Einige Veradnderungen wurden jedoch
vorgenommen, um unter anderem die C6-Kohlenwasserstoffe als weiteres Produkt und die
Aufspaltung der C4-Komponenten in Butadien sowie cis-, trans- und 1-Buten zu
beruicksichtigen. Zusétzlich wird auch eine separate Bildung von Benzol, wie im vorherigen

Abschnitt 4.3.1.2 dargelegt, einbezogen.

Ubereinstimmend mit der detaillierten Ubersicht im Abschnitt 4.3.1.3 gibt das folgende
Reaktionsschema die  Zusammenhange und wichtige Geschwindigkeits-  sowie

Adsorptionskonstanten wieder (siehe Abbildung 4-57).

Acetylen Ethen
K'cH
2" 72 E
‘ K'C,H,
KCH,
——2 % FEthen ——2 »  Ethan
Acetylen(Pd) k. (Pd) K,
CH
v Butadien
T¢ 1-Buten
H, H
C4-Intermediat —> Butadien —2 »  trans-Buten
ks Ks, ks, cis-Buten
Benzol C6-Verb|ndungen

Abbildung 4-57: Vereinfachtes Reaktionsschema mit wichtigen Geschwindigkeits- und
Adsorptionskonstanten.
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GemaR dem Modell von Pachulski et al. [122], analog auch dem von Borodzinski et al. [84],
werden zwei verschiedene Adsorptionszentren fir die Reaktion genutzt. So kann lediglich
Acetylen an einem Zentrum A reagieren, nicht aber Ethen oder Butadien. Am unselektiven E-
Zentrum konnen neben Acetylen und Ethen auch alle Olefine adsorbieren und hydriert werden.
Somit erfolgt dort unter anderem die Hydrierung von Butadien zu den Butenen. Ebenfalls
entsprechend dem Modell von Pachulski et al. [122] werden nur die Adsorptionskonstanten von
Acetylen und Ethen berticksichtigt. Butadien und andere Aufbauprodukte mit
Doppelbindungen besitzen im Vergleich zur Adsorption von Acetylen und Ethen demnach

keine Relevanz.

Analog zum  Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson-Geschwindigkeitsansatz ~ nach
Gleichung (35) [72] wurde flr alle Reaktionsprodukte ein Term zur Bestimmung der

Reaktionsgeschwindigkeit aufgestelit.

kinetischer Term - Potentialterm

T =
Adsorptionsterm™ (35)

Alle aufgestellten Terme, sowie weitere wichtige Daten der Berechnung sind im Anhang unter
,,Kinetisches Modell* zu finden. Im Folgenden werden die Gleichungen fiir die Bildung von

Ethen und Ethan erlautert.
TC2H4 = Tl - rz (36)

1A
ki X pc,u, X P,

= 2
(1+ KéHz X Doy, + Ko, X Poym, + Kom, X pC2H4)

"

(37)

1A
ky X pcyn, X D,

= 2
(1 + ngHz X Pc,n, T ngH4 X pCZH4)

TeHg = T2 (38)

Die Reaktionsgeschwindigkeit von Ethen (Gleichung (36)) ergibt sich aus der Bildung durch
die Hydrierung von Acetylen (Gleichung (37)) sowie abzlglich der Folgehydrierung zu Ethan
(Gleichung (38)). Als kinetischer Term wird flr beide Teilgleichungen eine zusammengefasste
Reaktionskonstante k; verwendet, die von der Reaktionstemperatur abhéangig ist. Die

Temperaturabhangigkeit wird im Allgemeinen durch einen Arrhenius-Ansatz nach Gleichung
(39) bericksichtigt.

k; = kjoo e RT (39)

109



Kapitel 4 Ergebnisse und Diskussion

Die Aktivierungsenergie E; ist dabei eine bedeutende GrofRe, welche auch aus geeigneten

experimentellen Daten durch den Arrhenius-Plot ermittelt werden kann. Im vorliegenden Fall
wurden die Werte von Pachulski [122] als Ausgangspunkt genutzt. Die angepassten Parameter,
die im Rahmen dieser Arbeit verwendet wurden, sind in Tabelle 4-8 aufgefiihrt.

Tabelle 4-8: Parameter zur Berechnung der temperaturabhéngigen Geschwindigkeitskonstanten.

Ethan Ethen Butadien cis-B. trans-B. 1-Buten Benzol C6
K'1 K'2 k's K'ac K'st K'ap K's k'7
ko+10° 54 9400 32500 740000 860000 3100000 163 2800000
Eainkd 45 48 50 65 65 65 52 65

Der fur die Reaktionsgeschwindigkeit benétigte Potentialterm der Ethen- und Ethanbildung

wird durch die Partialdriicke von Wasserstoff py, und vom jeweiligen Ausgangsprodukt
bestimmt (pc,n, Und pc,y,). Im Gegensatz zum Kinetikmodell von Pachulski [14, 122] lieferte

nur die einfache Abhéangigkeit vom Wasserstoffpartialdruck sinnvolle Ergebnisse. Bei

Verwendung der von Pachulski genutzten Quadratwurzel des Ho-Partialdruckes p},é ? kam es zu

starken Abweichungen. So ergab sich in diesem Fall, bei passendem ersten Reaktorbett, im
zweiten Reaktor ein Umsatz von Acetylen von 95 % statt 70 %.

Ubereinstimmend mit Pachulski [122], wie auch Borodzinski [84], werden zwei
Adsorptionsplatze fiir die Hydrierung von Ethen sowie Ethan bendtigt. Dabei muss neben dem
C2-Baustein auch Wasserstoff auf der Palladiumoberflache adsorbiert sein. Daher liegt ein
Kinetikmodell nach Langmuir-Hinshelwood vor. Falls eine Reaktion mit Beteiligung der
Gasphase nach Eley-Rideal vorliegen sollte, diirfte nur ein Adsorptionsplatz fir die Anpassung
der Messwerte benotigt werden. Fir diesen Fall konnte jedoch keine Anpassung erreicht
werden und der in der Literatur [48, 68—71] haufig vermutete Mechanismus nach Langmuir-
Hinshelwood kann daher bestatigt werden. Wobei nach dem Spezialfall des Horiuti-Polanyi-

Mechanismus eine schrittweise Reaktion mit Wasserstoff erfolgt.

Der abschlielend betrachtete Adsorptionsterm im Quotienten der Gleichungen (37)und (38)
beinhaltet die Anpassung an zwei unterschiedliche Adsorptionszentren A und E, wie sie von
Borodzinski [82, 84] und Pachulski [122] genutzt werden. Fir die Bildung von Ethen wird
dabei neben der Adsorption von Acetylen am A- und E-Zentrum auch die Konkurrenz-
Adsorption von Ethen am E-Zentrum berlcksichtigt. Die Adsorption anderer Olefine kann
dabei vernachldssigt werden, da deren Partialdriicke im Vergleich zu Acetylen und Ethen sehr
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gering sind. Die bendtigten Adsorptionskonstanten K; sind von der Temperatur abhangig und
werden deshalb durch einen Ansatz nach van't Hoff (Gleichung (40)) in die Kinetische
Berechnung einbezogen. Die Parameterwerte des Modells 55 von Pachulski [14, 122] werden

dazu Gbernommen (siehe Tabelle 4-9).

—AgasH
K; = Kjoo € BT (40)

Tabelle 4-9: Parameter zur Berechnung der temperaturabhdngigen Adsorptionskonstanten,
Werte von Pachulski [122].

A-Zentrum E-Zentrum
KCAZHZ KCEsz ngHzL
Kwo 0,128 1,4 0,0007
AadgsH in kJ -12,8 -8,0 -6,0

Die Reaktionsgeschwindigkeit des Nebenproduktes Butadien wird nach Gleichung (41)
einerseits aus der Bildung und andererseits aus dem Verbrauch durch die Folgehydrierung zu
den Butenen zusammengesetzt. Die Bildung von Butadien erfolgt nach Gleichung (42). Als
Potentialterm der Bildungsgeschwindigkeit werden sowohl zwei Acetylen-Molekiile als auch
Wasserstoff bendtigt, wodurch folglich drei Adsorptionsplatze benttigt werden. Die Bildung
von Butadien aus Acetylen kann dabei am A- und E-Zentrum stattfinden, wahrend die
Hydrierung von diesem zu Butenen nur am E-Zentrum ablauft (exemplarisch nach
Gleichung (43) fiir 1-Buten, cis- und trans-Buten analog mit k<. und kc,). Damit dhnelt die

Folgehydrierung von Butadien der von Ethen zu Ethan.

TcuHg = T4 — Tse — Vst — Tsp (41)
o ki X pé,u, X Pa, 42)
4= 3
A
(1+ K&y, X Deyn, + Kom, X Poyu, + Kiu, X pC2H4)
ksp X Pcyng X Pa
Tc,Hg = Tsp = —° : (43)

2
(1+ ngHz X Pcyn, T ngm X pCZH4)

Benzol wird nach dem im Abschnitt 4.3.1.2 erlduterten Mechanismus Uber ein Acetylendimer
gebildet. Daher werden zwei Adsorptionsplatze genutzt und als Potenzialterm in Gleichung
(44) wird pngzverwendet. Die Bildung von Benzol ist dabei grundsétzlich am A- und E-
Zentrum moglich, daher werden im Adsorptionsterm beide entsprechend berticksichtigt.
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ke X pngz
A E E 2
(1+ K& 4, X ey, + KE 4y, X ey, + KE 4, X Pe,H,)

Nach Borodzinski [84] soll die Reaktion von Acetylen am A-Zentrum gegeniiber dem E-

T, =15 = (44)

Zentrum begunstigt sein, dies wird durch die groRere Adsorptionskonstante wiedergegeben.

Die Bildung von C6-Kohlenwasserstoffen (Gleichung (45)) verlduft entsprechend des
vermuteten Kinetischen Modells analog zur Bildung von Butadien Uber ein C4-Intermediat.
Entsprechend wird eine adhnliche Gleichung der Reaktionsgeschwindigkeit genutzt und
lediglich die Geschwindigkeitskonstante variiert. Als Produkt der C6-Kohlenwasserstoffe
wurde exemplarisch Hexadien flr die Berechnung des Wasserstoffverbrauchs angenommen.
Da experimentell keine exakten Gehalte von Hexan, Hexenen, Hexadienen und Hexatrienen
bestimmt werden konnten, wird auf eine detaillierte Betrachtung der Folgehydrierung von C6-

Verbindungen verzichtet.

! 2
k7 X pc,n, X P,

= 3
(1 + KCAZHZ X Pc,H, + KCEZHZ X Pc,H, + KCEszL X pC2H4)

TceHiyy — 17 (49)

Der final resultierende Verbrauch von Acetylen und Wasserstoff ergibt sich aus der
Stochiometrie und den Teilreaktionen der einzelnen Produkte, wodurch die Gleichungen (46)
und (47) erhalten werden.

TCZHZ = —(T1+2'T4+3'T6+3'T7) (46)

Ty, = —(r+1rp+ 1+ 15+ 15+ 15, +2°717) (47)

Fur die Berechnung im Excel-File wurden zundchst alle eben genannten Gleichungen
aufgestellt: ~ Einerseits fur die Temperaturabhangigkeiten der Reaktions- und
Adsorptionskonstanten und andererseits fir die Reaktionsgeschwindigkeit. Mittels der
Ausgangspartialdricke von Acetylen, Ethen und Wasserstoff wurden dann die Produktgehalte
im ersten Volumenelement von rechnerisch einem Tausendstel der Reaktorlange berechnet. Der
erhaltene  Zwischengehalt wurde dann flir das folgende Volumenelement als
Ausgangszusammensetzung genutzt. Durch die fortfolgende Berechnung bis zum Ende des
Katalysatorbettes wurde als Ergebnis die Zusammensetzung des Produktgases fiir den gesamten
Bilanzraum des Reaktors erhalten. Im Folgenden Abschnitt kann daher ein Vergleich von

Experiment und Berechnung zur dreistufigen Hydrieranlage erfolgen.
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4.3.3.2 Berechnung der dreistufigen Acetylenhydrierung

Die einzelnen Gehalte der Komponenten im Produktgas wurden, wie zuvor beschrieben,
berechnet. Die erhaltenen Werte sind in Tabelle 4-10 aufgefuhrt und kdnnen dort mit den
experimentellen Gehalten verglichen werden. Das kinetische Modell ist dabei als eine
Anpassung an die Messdaten zu sehen und kann aufgrund des geringen Umfangs an
angepassten Messdaten nicht zweifelsfrei als allgemeines Kinetik-Modell bezeichnet werden.
Dafiir ware eine Uberpriifung einer groBeren Datenmenge erforderlich. Daher kénnen auf Basis
des dreistufigen Tests in erster Linie auf das zugrundeliegende experimentelle System bezogene

Aussagen getroffen werden.

In Abbildung 4-58 ist der Vergleich des experimentellen und berechneten Umsatzes an
Acetylen, in Kombination mit der Selektivitat zu Ethen gezeigt. Die mit Hilfe des kinetischen
Modells erhaltenen Werte stimmen dabei gut mit den Experimentellen tberein. So wurden fiir
den ersten Reaktor etwa 50 % Umsatz und fur den Zweiten etwa 70 % bei einer Hauptprodukt-
Selektivitat von 80 % erzielt. Den vollstandigen Acetylenumsatz im letzten Katalysatorbett
konnte die Rechnung bestatigen, wobei eine dhnliche Ethen-Selektivitat von 29 % ermittelt

wird.

Il Experiment [ Experiment

100 qumsatz Acetylen Selektivitat Ethen
90 R Berechnung R Berechnung

80
70—-
60—-
50—-
40—-

30 4

Umsatz/Selektivitat (%)

20+

10+

0 -

Versuch 1 Versuch 2 Versuch 3
(2 % Acetylen) (1 % Acetylen) (0,3 % Acetylen)

Abbildung 4-58: Vergleich von Experiment und Berechnung anhand des Umsatzes an Acetylen
und der Selektivitat zu Ethen fir den dreistufigen Hydrierreaktor, Werte in Tabelle 8-6 im
Anhang.

Ein genauerer Vergleich von Experiment und Berechnung kann anhand der
Komponentengehalte im Produktgas erfolgen (siehe Tabelle 4-10). Nicht nur fur Acetylen und
Ethen, sondern auch fiir die Nebenprodukte Ethan, Summe C4, Summe C6 und Benzol kann
dabei ein gut UObereinstimmender Verlauf der Werte vom ersten zum letzten Reaktorbett

gefunden werden. Beispielhaft betragt die experimentelle Reihe der Summe C6 ohne Benzol
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209 ppm, 118 ppm sowie 32 ppm und weist damit kaum Unterschiede zur Berechnung auf

(214 ppm, 116 ppm, 28 ppm).

Tabelle 4-10: Berechnete und experimentelle Gehalte der dreistufigen Nachbildung fir Acetylen,
Ethen, Ethan, Summe C4, Summe C6 (ohne Benzol) und separat Benzol, Werte in ppm.

Acetylen Ethan Ethen Summe C4 Summe C6 Benzol

Berechnung

1. Bett (2,0 % Acetylen) 10328 202 109432 424 209 68
2. Bett (1,0 % Acetylen) 2923 395 107945 278 118 35
3. Bett (0,3 % Acetylen) 0,5 1882 103406 89 32 5
Experiment

1. Bett (2,0 % Acetylen) 10127 222 109504 420 214 68
2. Bett (1,0 % Acetylen) 2908 355 107927 281 116 35
3. Bett (0,3 % Acetylen) 0,6 1822 103438 91 28 7

Die Berechnung des letzten Katalysatorbettes mit 0,3 % Acetylen zeigt, dass das Modell auch
den Extrempunkt mit der vollstandigen Entfernung von Acetylen unter 1 ppm nachbilden kann.
Unter den genutzten Reaktionsbedingungen wird sowohl experimentell als auch theoretisch ein
Acetylengehalt von lediglich etwa 0,5 ppm erzielt und im Gegenzug dazu eine sehr hohe
Bildung von Ethan mit Gber 1800 ppm. Der Konzentrationsverlauf entlang des
Katalysatorbettes in Abbildung 4-59 verdeutlicht passend dazu den typischen Verlauf einer

Reaktion mit Zwischenprodukt.
5000 -~
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4000 4 Ethen
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% 3000 |
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Abbildung 4-59: Veréanderungen der Gehalte der Ausgangsstoffe Acetylen und Wasserstoff
sowie der gebildeten Produkte Ethen und Ethan (Ethen mit Abzug des Ausgangsgehaltes).

Die Veranderung der Gehalte zeigt, dass Acetylen und Wasserstoff zunéchst vorrangig fur die
Bildung von Ethen verbraucht werden. Der Gehalt an Ethen steigt damit an, wobei nur
gebildetes Ethen nach Abzug des Ausgangsgehaltes in Abbildung 4-59 dargestellt ist. Bei einer

Katalysatorbetthtéhe von etwa 40 mm wird ein lokales Maximum des Zwischenproduktes
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Ethens verzeichnet. Zu diesem Zeitpunkt ist Acetylen fast vollstandig aufgebraucht und durch
den noch ausreichend vorhandenen Wasserstoff kommt es nun vermehrt zur Folgehydrierung
von Ethen zu Ethan, welches ab diesem Zeitpunkt stark ansteigt. Nachdem auch der Reaktand
Wasserstoff bei 70 mm des Katalysatorbettes vollstandig umgesetzt ist, kann keine weitere
Anderung der Gehalte erfolgen und ein konstantes Niveau fiir Ethan und gebildetes Ethen wird

erhalten.

Die experimentelle Beobachtung, dass Ethen erst ab einem sehr niedrigen Acetylengehalt
verstarkt zu Ethan hydriert wird, stimmt gut mit der Vermutung einer Adsorptions-vermittelten
Selektivitat Uberein. So berichten neben Borodzinski und Bond [20, 46] auch Ravanchi et al.
[59] in ihrem Review davon. Beide weisen jedoch auch auf die Moglichkeit einer direkten
Hydrierung von Acetylen zu Ethan Uber eine stark adsorbierte Ethylidin-Spezies hin. Dieser
direkte Reaktionsweg war fir die hier gezeigte Modell-Anpassung jedoch nicht notwendig.
AuBerdem ist nach Ansicht von Sheth et al. und Aduriz et al. [80, 81] die Bildung dieser stark

gebundenen Spezies fir hochselektive Hydrierkatalysatoren vernachlassigbar.

Die folgende Abbildung 4-60 soll abschliefend zeigen, dass auch die Aufspaltung der
Komponenten der Summe C4 im dreistufigen Experiment durch die Modellrechnung
wiedergegeben werden kann. Ein Vergleich der Werte ist dazu ebenfalls anhand der im Anhang

befindlichen Tabelle 8-7 moglich.
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Abbildung 4-60: Vergleichsansicht der experimentellen und theoretisch berechneten Gehalte fur
die dreistufige Nachbildung, Werte vgl. Tabelle 8-7.

Es wird beispielsweise die verminderte Bildung der C4-Summe entlang des Verlaufs vom

ersten Bett mit 2 % Acetylen zum letzten Katalysatorbett mit 0,3 % Acetylen und héchstem
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Wasserstoff-Verhaltnis prazise durch die Rechnung abgebildet. Auch die Verhaltnisse der
einzelnen Butene sind sowohl bei theoretischer als auch experimenteller Bestimmung identisch.
Im Besonderen wird das Aufbrauchen des Butadiens als Extrem im dritten Katalysatorbett bei

vollstandiger Acetylenhydrierung durch die Rechnung wiedergegeben.

Es lasst sich zusammenfassend feststellen, dass das verwendete Modell die experimentellen
Gehalte mit hoher Ubereinstimmung abbildet. Pachulski [14] zeigte bereits, dass die Anpassung
mit Modell 55, welches fur die Berechnungen modifiziert wurde, zu thermodynamisch
plausiblen Werte flihrt. Mit den nun zusétzlich beriicksichtigten C6-Kohlenwasserstoffen und

Benzol sollte also eine verbesserte Version des kinetischen Modells vorliegen.

Es soll jedoch abschliefend darauf hingewiesen werden, dass die Gleichungen, die das
Experiment nachbilden, nicht notwendiger Weise den allgemeinen Mechanismus der
Acetylenhydrierung unter Tail-End-Bedingungen wiedergeben. So ist die Anpassung des
geringen Messwerteumfangs nicht fur eine allgemeingultige Aussage ausreichend, wobei dies

auch nicht das Ziel dieser Abhandlung war.

Wahrend das kinetische Modell von der Wahl des Katalysators nicht beeinflusst werden sollte,
sind die Anpassungswerte der verwendeten Parameter nur fur den vorliegenden Katalysator
zutreffend. Ein anderes Aktivitatsniveau, beispielsweise bei veranderten Palladium-Silber-

Verhaltnis, wirde zur veranderten Reaktivitat und damit anderen Parameter-Werten flihren.
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4.3.3.3 Vergleich von isothermer und adiabater Fahrweise

Mittels des kinetischen Modells ist es moglich, einen Vergleich fir adiabate und isotherme
Verhaltnisse zu erstellen, um so den Einfluss der Temperaturabhéngigkeit der
Acetylenhydrierung besser einzuschétzen zu kénnen. Fir die Berechnung wurde dazu fir jede
Reaktionsstufe eine konstante Temperatur so gewahlt, dass der Endumsatz an Acetylen unter
adiabaten und isothermen Bedingungen identisch ist. Dadurch ist ein optimaler Vergleich der
Selektivitatsunterschiede gewahrleistet.
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Abbildung 4-61: Lage des Temperaturniveaus bei isothermer Rechnung im Vergleich zum
adiabaten Temperaturprofil, jeweils mit Abzug der exp. Reaktoreinlasstemperatur.

Die Lage der bendtigten isothermen Temperatur ist in Abbildung 4-61 gezeigt. Sie weist im
Durchschnitt einen Wert von 2/3 der maximalen adiabaten Temperatur auf. Somit muss
isotherm zum Erreichen eines identischen Umsatzes notwendigerweise eine deutlich héhere,

jedoch konstante Eingangstemperatur gewahrleistet werden.

Die Temperatur der isothermen Modellierung stimmt dabei mit der in der Industrie
verwendeten, gewichteten Katalysatorbetttemperatur berein (kurz WABT flr weighted
average bed temperature). Diese wird nach Gleichung (48) [145] bzw. Gleichung (49) berechnet

und weist in identischer Weise einen Wert von 2/3 des adiabaten Temperaturanstiegs auf.

WABT = m (48)
mit Tout = Tin + ATggiapat

T; +2'(T- +ATd'bt) 2
WABT = o ”; — = Ti +? 'ATadiabat (49)
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Ein detaillierter Wertevergleich der berechneten Gaszusammensetzung ist im Anhang zu finden
(siehe auch Tabelle 8-8 sowie Tabelle 8-9). Die Selektivitatsunterschiede fir die Bildung von
Ethen aus Acetylen sind zwischen isothermer und adiabater Berechnung dabei mit maximal
0,5% Differenz vergleichsweise gering. Der Einsatz von Katalysatoren verschiedener
Palladium-Silber-Verhaltnisse lieferte dagegen beispielsweise eine um 2 % hohere Ethen-
Selektivitat (vgl. Abschnitt 4.2.2.1).

Auf Basis der Berechnungsergebnisse ist der industrielle Einsatz von isothermen
Hydrierreaktoren im Bereich C2-Tail-End nur bei starker Temperatursenkung im Vergleich
zum adiabaten Temperaturprofil und hohen Acetylengehalten sinnvoll. Der Grund daftr sind
die geringen Temperaturabhangigkeiten der Reaktionskonstanten, wobei die grofiten Effekte

fiir die Bildung von C6-Kohlenwasserstoffen (E4 = 65 kJ) auftreten.

Die niedrige Aktivierungsenergie von 45 kJ, welche fir die Bildung des Nebenproduktes Ethan
gefunden wurde, fihrt entsprechend zu minimalen Veranderungen zwischen adiabater und
isothermer Berechnung. Experimentell wurde unter anderem anhand der Hydrierung von Ethen
ohne Acetylen im Feed (vgl. Kapitel 4.3.1.2) festgestellt, dass die Hydrierung zu Ethan fiir den
untersuchten Standardkatalysator eine kleine Aktivierungsbarriere aufweisen muss. Es kann
somit rechnerisch bestatigt werden, dass die Hydrierung von Ethen zu Ethan maRgeblich durch
das Adsorptionsgleichgewicht von Acetylen und Ethen bestimmt wird. Die
Temperaturabhangigkeit der Reaktion besitzt dagegen einen geringeren Einfluss auf die
Produktselektivitat.
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5 Zusammenfassung und Ausblick

Die vorliegende Dissertation stellte in drei Hauptpunkten Ergebnisse zur selektiven C2-Tail-
End-Hydrierung von Acetylen vor. Der erste zentrale Teil der Arbeit war der Aufbau und die
Inbetriebnahme einer vollstandig neu konzipierten Hydrieranlage. Diese weist im Gegensatz zu
ublichen Versuchsreaktoren nicht isotherme, sondern adiabate Reaktionsbedingungen auf. Es
wurde gezeigt, dass etwa 90 % der freigesetzten Reaktionswérme, als Temperaturanstieg
registriert, im Reaktor verbleiben. Die Verluste sind dabei vor allem durch die ReaktorgrofRe
bedingt und wirden bei einem gréReren Aufbau durch ein kleineres Oberflache-Volumen-
Verhaltnis geringer ausfallen. Neben der bestmdéglichen Isolierung durch ein DewargefalR mit
Vakuum-Doppelmantel fiihrte auch eine Kompensationsheizung zu verminderten

Warmeverlusten Uber die Reaktorwand.

Anhand von Reproduzierbarkeitstests wurde zundchst gezeigt, dass die Versuchsanlage eine
hohe Verlésslichkeit besitzt. Auferdem wurden fur einen grofitechnisch verfiigbaren
Standardkatalysator mehrere Selektivitats-Umsatz-Kurven ermittelt, um bekannte isotherme
Ergebnisse am adiabaten System zu Uberprifen und zu vertiefen. Es zeigte sich unter anderem
eine groRRe Abhéngigkeit der beobachteten Selektivitdten vom Umsatz an Acetylen. So erfolgt
ein grolRer Selektivitatsverlust fir die Bildung von Ethen bei Acetylen-Umsatzen von uber
90 %, verursacht durch die stark erhéhte Folgehydrierung zu Ethan. Es konnte unter anderem
gezeigt werden, dass Ethen bis zum Aufbrauchen von Wasserstoff zu Ethan reagiert, falls kein
Acetylen im Gasstrom vorhanden ist. Dieses besetzt bevorzugt Adsorptionsplatzte auf der
Palladiumoberflache, wodurch Ethen erst bei einem geringen Acetylen-Partialdruck in hoher

Intensitat hydriert wird.

In einem weiteren Abschnitt wurde die Rolle des Reaktionspartners Wasserstoff detaillierter
untersucht. Dabei wurde festgestellt, dass das Wasserstoff-Acetylen-Verhaltnis die
Selektivitaten der Nebenprodukte und ebenfalls die Aktivitat malgeblich bestimmt. Bei einem
hohen Wasserstoffgehalt liegt eine hohe Aktivitat vor und die Bildung von Hydrierprodukten
ist gegenuiber der Oligomerisierung von Acetylen begiinstigt. Im umgekehrten Fall des Mangels
an zur Verfiigung stehendem Wasserstoff wird die gew(inschte Ethenbildung verlangsamt und
eine hohere Temperatur wird fiir ein identisches Umsatzniveau bendétigt. AuRerdem fiihren die
wasserstoffarmen Reaktionsbedingungen zu einer erhohten Acetylen-Oligomerisierung, wobei
gebildetes Griindl und Koks das Langzeitverhalten negativ beeinflussen, wie Pachulski [17]

zeigte. Resultierend stellt das Wasserstoff-Acetylen-Verhaltnis daher einen fundamentalen
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Regelparameter der Hydrieranlage dar. Experimentell wurde ein Verhaltnis von 1,1 — 1,2 dabei

als Kompromiss zwischen maximaler Aktivitat und Selektivitat gefunden.

Der zweite Teil der Arbeit beschaftigte sich mit verschiedenen Mdglichkeiten, die Leistung
eines Hydrierreaktors zu beeinflussen. So wurden unter anderem gleichartige Katalysatoren mit
variierenden Palladium-Silber-Verhéltnis untersucht. Wobei ein erhohter Silberzusatz die
Aktivitat durch Verdrangung von Palladium verringert, dafir aber die Selektivitat zum
Hauptprodukt Ethen erhoht.

Als eine Weiterfuhrung der Modifikation durch Silber wurden ebenfalls Schichtungen zweier
Katalysatoren verschiedener Aktivitdt und Selektivitat untersucht. Dieser Aspekt der Arbeit
zeigte, dass eine geeignete Anordnung, entsprechend den Vor- und Nachteilen der
Katalysatoren, zu einer Steigerung von sowohl Aktivitadt als auch Ethen-Selektivitat des
kombinierten Katalysatorbettes fuhren kann. Mit dem Ziel einer maximalen Ausbeute lieferte
ein selektiverer Katalysator zwar eine hohe Selektivitait zum Hauptprodukt, jedoch eine
unzureichende Aktivitdt. Umgekehrt verhalt sich der aktivere Katalysator, welcher zwar hohe
Acetylenumsatze ermdglicht, aber durch vermehrte Nebenreaktionen zu einer geringen Ethen-
Bildung fihrt. Die Schichtung, beginnend mit einem sehr selektiven Katalysator, welcher
bereits einen Grofteil des Acetylens selektiv umsetzt, gefolgt von einem aktiven, welcher
verbleibende Reste von Acetylen entfernt, nutzt die Eigenschaften optimal. Daher kann in
diesem Fall die hochste Ausbeute an Ethen erreicht werden, da bei gleicher Gesamtaktivitat die
Gesamtselektivitat gesteigert werden konnte. Die minimierte Bildung von C6- und hoheren

Komponenten sollte dabei zusatzlich eine geringere Deaktivierung des Katalysators bewirken.

In einer weiteren Untersuchungsreihe wurden die Auswirkungen von Reaktoreinbauten
untersucht. Die detaillierte Aufzeichnung der Temperaturverteilung im Reaktor mittels eines
zentralen Mehrfachthermoelementes wurde dabei fiir die Lagebestimmung von Reaktionszonen
genutzt. Es zeigte sich unter anderem, dass die Initialbelastung am Beginn des Reaktorbettes
durch eine einfache Form der Zwischeneinspeisung gesenkt werden kann, wodurch das
Katalysatorbett gleichméaRiger genutzt wird. Fir Einbauten in Art einer Heatpipe, die die
Warmeverteilung im Reaktor verandern, konnte bei gleichbleibender Selektivitat eine
Steigerung des Umsatzes ermittelt werden. Im Bereich der Einbauten zeigte sich eine
Limitierung durch die ReaktorgroRe, die nur begrenzte Testvarianten zulieB. Weitere
Untersuchungen im Technikums-Maf@stab sind unerldsslich, um die Auswirkungen durch eine

verénderte Gas- und Warmeverteilung zu tberpriifen.
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Der letzte Abschnitt der Dissertation beinhaltet ein kinetisches Modell, das in dieser Arbeit
experimentell gefundene in Dbereits aus der Literatur bekannte Zusammenh&nge des
Hydrierprozesses von Acetylen eingliedert. So konnte festgestellt werden, dass Butadien unter
den typischen Reaktionsbedingungen der Tail-End-Hydrierung lediglich zu Butenen hydriert
werden kann. Aufbaureaktionen mit Acetylen konnten experimentell unter den genutzten
Reaktionsbedingungen nicht festgestellt werden. Ein Acetylen-Dimer in Form eines
teilhydrierten C4-Intermediats kann stattdessen als Vorlaufer von sowohl Butadien als auch
hoheren Oligomeren angenommen werden. In Bezug auf das Nebenprodukt Benzol zeigte sich,
dass keine Hydrierung zu cyclischen Hexenen unter den (blichen Reaktionsbedingungen des

Hydrierprozesses mit einem hohen Uberschuss an Ethen erfolgen kann.

Durch die experimentelle Nachbildung einer industriellen C2-Tail-End-Hydrieranlage konnte
gezeigt werden, dass die Versuchsanlage trotz der geringen GroRe die Nachbildung einer
Grollanlage und damit Untersuchungen unter adiabaten, industrie-dhnlichen Bedingungen
ermoglicht. So war das vollstandige Entfernen von 2 % Acetylen tber drei Einzeltests auf unter
1 ppm im Produktgas mdglich. Durch den Standardkatalysator B konnten dabei 72,5 %
Selektivitat zu Ethen, etwa 12 % Selektivitat zu Ethan und etwa 15 % zu Oligomeren-Produkten

erreicht werden.

Die nachtragliche Berechnung der erzielten experimentellen Ergebnisse mit Hilfe des
kinetischen Modells zeigte eine hohe Ubereinstimmung. Es wurde im Besonderen die
vollstandige Acetylenentfernung mit einer hohen Bildung von Ethan und der Hydrierung von
Butadien gut wiedergegeben. Die zugrundeliegenden Gleichungen des Modells legen dabei
einen Mechanismus nach Langmuir-Hinshelwood nahe, wobei neben Acetylen auch
Wasserstoff auf der Palladium-Oberflache adsorbiert vorliegen muss und nicht direkt aus der

Gasphase reagieren kann.

Durch die vergleichende Berechnung unter isothermen Reaktionsbedingungen wurde
festgestellt, dass fur hohe Acetylengehalte eine Selektivitatsverbesserung maoglich ist, wenn
eine konstante und im Mittel niedrigere Reaktionstemperatur verwendet wird. Die
Auswirkungen dadurch sind jedoch deutlich geringer als beispielsweise durch eine Anderung

des Silber-Anteils der Katalysatoren.

121



Kapitel 5 Zusammenfassung und Ausblick

Ausblick

In Fortfuhrung der Dissertation wird mit einer groeren Datengrundlage das kinetische Modell
umfassender geprift werden. In diesem Zusammenhang bietet sich auch eine vertiefende
Betrachtung einzelner Reaktionspfade an. Hier stellen die Produkte der Summe C6 sowie
gebildetes Grindl interessante Untersuchungsobjekte der zukiinftigen Forschung dar.

Weiterhin sollten die Effekte der Heatpipe und der Zwischeneinspeisung in einem grofieren
Reaktormalistab getestet werden. Dieser bietet mehr Moglichkeiten, die theoretischen Konzepte

praktisch umzusetzen.

Ein weiterer Forschungsgegenstand auf Basis dieser Arbeit ist die Schichtung von
Katalysatoren unterschiedlicher Formgebung. Dabei kann, in Kombination mit
unterschiedlichen  Palladium-Silbergehalten und  verdnderten = Wasserstoff-Acetylen-

Verhaltnissen, die Ausbeute und Katalysatorstandzeit weiter optimiert werden.
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Abkurzungsverzeichnis

6 Abkulrzungsverzeichnis

Abkirzungen:

AAS
ABS
DFT
EPDM
EVAC
FID
GC
GC-MS
GHSV
HDPE
HIRA
LDPE
LLDPE
MFC
PVC
SCTL
SMSI
TPD
VAM
WABT
WLD
XANES
XPS
XRD

Atomabsorptionsspektrometrie
Acrylnitril-Butadien-Styrol-Copolymer
Dichtefunktionaltheorie
Ethylen-Propylen-Dien-Monomer
Ethylen-Vinylacetat-Copolymer
Flammenionisationsdetektor

Gaschromatograph

Gaschromatograph gekoppelt mit einem Massenspektrometer
Gas Hourly Space Velocity

high density Polyethylene

Hazard Identification and Ranking Assessment
low density Polyethylene

linear low density Polyethylene
Mass-Flow-Controller
Polyvinylchlorid-Polymer

Shell Catalysts & Technologies Leuna

strong metal support interaction — starke Metall-Tragermaterial Wechselwirkung
Temperatur-programmierte Desorption
Vinylacetat-Monomer

weighted average bed temperature
Warmeleitfahigkeitsdetektor
Nahkanten-Rontgen-Absorptions-Spektroskopie
Rontgenphotoelektronenspektroskopie

Rontgendiffraktometrie
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Abkurzungsverzeichnis

Formelzeichen:

a

aAcetylen
A;
Bo

Pac

Warmedurchgangskoeffizient

spezifischen Acetylenflache
GC-Peakflache der Komponente i
Bodensteinzahl

Konzentration

Wérmekapazitit Gas bei konstantem Druck
Warmekapazitat Festkorper

Axialer Diffusionskoeffizient
Reaktordurchmesser

Vergleichsfaktor zwischen den GC-Kanalen
GC-Fléachen-Korrekturfaktor
Katalysatorbetthohe
Geschwindigkeitskonstante
Adsorptionskonstante

Léange

Partialdruck der Komponente i
Reaktionsgeschwindigkeit

Selektivitat von k gebildet aus Komponente i
Entropie

Ausgangstemperatur

Temperatur Reaktorwand

Adiabate Temperaturerh6hung
Strémungsgeschwindigkeit

Umsatz

Ausbeute

Normierte Lange

Stochiometriekoeffizient der Komponente i
Dichte

hydrodynamische Verweilzeit

Volumenanteil Acetylen
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Anhang

8 Anhang
Ethylenproduktion
o 4" HDPE
Polymerisation
> LDPE/LLDPE
-I-C'g
> Dichlorethan > Vinylchlorid
Ethylenglycol
+Op
Ethylenoxid > Ethanolamine
Ethen [—® Dioxan
+Benzol
*  Ethylbenzol # Styrol . Polystyrol
+H:0
4’| Ethanol I—' Ester, Lasemittel
+s L1
4’| Acetaldehyd I——'l Essigsdure |
> a-Olefine
"1 Vinylacetat |

Abbildung 8-1: Folgeprodukte von Ethen vgl. [2, 3].

Versuchsliste

Die folgende Versuchsliste beinhaltet alle durchgefiinrten Untersuchungen. Aufgrund der

Vielzahl an Versuchen sowie der groBen Datenmenge je Versuch konnen detailliertere

Informationen lediglich auf Nachfrage zur Verfuigung gestellt werden.

133



Anhang

Kapitel 8

IsaisBunjoyapalm A 0'0 2Lo 09°0 €L'0  B0'CTT [ZTll S oeg 6L0NA
IsaisBunjoyapalm A 0'0 2Lo 09°0 9.'0  60'€TT 2Tl s1g 8L0A
A 0'0 2Lo 09°0 9.'0  ET'ETT 82Cll stog €LON
A 0'0 2Lo 09°0 08'0  LT'€TT [ZTll A4 0Tg CLON
A 0'0 2Lo 09°0 TL'0  $0'€TT  #2'CIT s1g TLOA
A 0'0 2Lo 09°0 690  20'€TT GZCTT S oeg 0LOA
assiuleylaA-wnipe|jed-4aq|iS
v'T 00 780 090 6v'0 082TT GC'eTT v'TeH 1 prEpUaSE 690N
60 00 750 090 ¥9'0 €6'CTT TCCIT 6'0%H 1 prEpUaSE 890N
2T 00 2L0 090 G9'0 G6'CTT 2C'CIT ZTH 1 prEpUaSE L90A
TT 00 99°0 090 €50 182TT T¢It TTH 1 prEpUaSE C90AN
0T 00 090 090 250 082TT 2¢'elt 0'TeH 1 prEpUaSE T90A
uay13 auyo ayeyahyloIsiassepn
Isajuadurey s equalznpoldey A 00 2L'o 09°0 050  GLCTT  6TCIT ¢ olday T piEpUBIsq 650N
1sajuaduiey s eguaIznpolday A 00 2.0 09°0 95'0  98'CTT €CelT g oiday T prEpUEISq 8GON
Isaruadwey 1sxseqiaiznpo.day A 0'0 2L'0 09'0 81’0 2L'TTT  8TTIT T oiday T pEpUEISH LSON
S1S9151dMJeqUaiZzNpoaday
LS Ingsisel 9G0N-970A
D,G€ 180 1591 Yg sisalsiaxeqlaiznpoiday 0 piEpUBISq SYON-CYON
dnjas usj|anpe wnz nequin 0 piEpUBISq TYON-LEOA
uajjenpe Hﬁwwmmﬂhswwwymﬁuw_ﬁwm_wm 1 8ziny 9E0N-TOON
aseydneqyny
% % % % 6 6

242D /eH usy3 ZH T TS LT VAR To) Y| yoeu oA

usbunyjiswag siuley4an aleyss 191Uy aSSeN [9ZAMuaqold  J40JesA[eIed]  J3WWNUSYINSISA

134



Anhang

Kapitel 8

1se1sbunjoysspaI 21 00 2L'0 09'0 20T 9E€TT 12Tl 99'0 VS 01g/0eg T60A
1se1sbunjoysspaI 21 00 2L'0 09'0 19'0  62IT 6221 €€'0 SV ozg/otg 060A
21 00 2L'0 09'0 650  76TIT 92Tl €E'0 VS 01g/0eg 880/
21 00 2L'0 09'0 €6'0  E€CETT 6TZIT 99'0 SV ozg/otg L80A
Z'1 0'0 2L'0 09'0 €9'0  68ZIT 8TZIT 99'0 VS 01g/0eg 980A
1se1sbunjoysspaI Z'1 0'0 2L'0 09'0 vr'0  GLZTT 92211 €€'0 SV ozg/otg G8OA
Z'1 0'0 2L'0 09'0 GG6'0  G8ZIT €22l €€'0 SV ozg/otg 780N
T 00 2L'0 09'0 TL'0  L0'€TT  [22TT G0 YosiweD o1goeg LLOA
T 00 2L'0 09'0 6L'0  TCE€IT 2ETIT 50 SV ozgjo'tg 9L0A
T 00 2L'0 09'0 2L'0  L0'€TT 92Tl S0 VS 01g/0eg GLOA
uay13 auyo usbuniyoiyss
21 0'0 2L'0 09'0 08'0  T¥'SL  18%L $99'0 oeg Z60A
21 0'0 2L'0 09'0 00T  lS'6.  28'YL Vv99'0 otg 630A
21 0'0 2L'0 09'0 GL'0 2598 0T'9S S50 oeg T80A
21 0'0 2L'0 09'0 96'0  99'95  2T'9§ VS0 otg 080A
usneg £/ pun uanag aqeH
1S81LI0A 21 0'0 2L'0 09'0 69'0  66°2TT 2Z'TIT oeg €80A
1S81LI0A Z'1 0'0 2L'0 09'0 ¥6'0  O0E'€TT GZ'2IT oeg Z80A
% % % % b b

ZHZDeH usy3 ZH TETVANES ) ARES TON yoeu oA

usbunyjawiag SIuleyJan aljeyso 181Uy 3SSeN [9zAMuaqold  Jo1esAjeied]  JSWWNUSYINSISA

135



Anhang

Kapitel 8

v'T 0'9 ¥8'0 09'0 8€'0  €97IT 02'ZIT ¥'T 2H zprpEISq LOTA
z'T 0'9 2L'0 09'0 Zr'0 GLZTT 822l Z'TeH zprpEISq 90TA
6'0 0'9 60 09'0 €9'0  62TT 922l 6'0 °H zprpUEISq SOTA
0T 0'9 090 09'0 €9'0  T6TIT 022IT 0'TeH zprpUEISq vOTA
T'T 0'9 99'0 09'0 89'0  O00'€TT ¥2'ZIT T'TeH zprpUEISq Z0TA
usy13 1w a1eyabyyorsiassepn
2t 0'9 2L'0 09'0 8.0  LT'€IT 62'CIT G'0 SV ozgtg TOTA
2t 0'9 2L'0 09'0 20'T  9E'EIT 22Tl G'0 SV ozgtg 00TA
2t 0'9 2L'0 09'0 9/'0  9T'€IT TE'TIT §'0 VS 01g/0eg 660/
2t 0'9 2L'0 09'0 650  062IT ¥2'2IT S oeg 860/
2t 0'9 2L'0 09'0 /8'0  TCEIT  ¥22ll \ o1g L60A
usyIg Hw usbumyaiyos
Z'T 0'0 2L'0 09'0 76'0  T82IT +g2IT  Uudydauyo zprpUEISq 960
Z'T 0'9 2L'0 09'0 €50 082IT 02'ZIT EINERITN zprpUEISq G60A
Z'T 0'9 2L'0 09'0 €0'0  GZ'ZIT 2Z2TT  UBWI WA LA zprpUEISq 760/
Z'T 0'0 2L'0 09'0 €T'0  GEZIT 0ZZTT  Uusy3d auyo LA zprpUEISq €60
usyl3 auyo pun Hw s1sa |
% % % % b b

ZHZDeH usyig ZH TETVANES ) ARES TON yoeu oA

usbunyjawiag SIuleyJan aljeyso 181Uy 3SSeN [9zAMuaqold  Jo1esAjeied]  JSWWNUSYINSISA

136



Anhang

Kapitel 8

agoiduaBias Jayosnerswie 21 0'9 2L'0 09'0 /G0 LTTIT  $S°0TT d9 LM e prEpuEISq ECTA
184osnelsWIRAA Jaulau| Z'1 0'9 2L'0 09'0 ¥S'0  GT'TIT  GS'0TT 1M e prEpuEISq 2N
agoidusfas Bunsiadsutsusyosimz z'T 0'9 2L'0 09'0 €0'0  8T'60T GT'60T d9 dSMZ g prpUmISq VZIA
agoidusfas Bunsiadsutsusyosimz z'T 0'9 2L'0 09'0 09'0  08'60T GT'60T d9 dSMZ g prpUmISq TZIA
Bunsiadsuteusyosimz z'T 0'9 2L'0 09'0 09'0  08'60T GT'60T dSMZ g prpUmISq 0ZTA
Bunsiadsuteusyosimz z'T 0'9 2L'0 09'0 6G5'0  T8'60T LT'60T dSMZ g prpUmISq 6TTA
Injesadwa ] 818yoH Z'1 0'9 2L'0 09'0 I¥'0  6G'90T  60'90T lye1s g3 g prpUmISq 8TTA
Injesadwa ] 818yoH z'T 0'9 2L'0 09'0 /¥'0 09'90T 0T'90T Jaydny g3 e prEpuEISq LTIA
Inresadwa ] 818yoH Z'T 0'9 2L'0 09'0 GE'0  8Y'90T  TT'90T  >lwesdX g3 e prEpuEISEy 9TIA
uaInequi ayoeuIR Z'T 0'9 2L'0 09'0 760 TL'90T  /T'90T Jaydny g3 e prEpuEISqy STIA
uaInequi ayoeuIR Z'T 0'9 2L'0 09'0 €G6'0  €L'90T LT'90T  >lwesdX g3 e prEpuEISqy PTTIA
uaInequI ayoeuId Z'T 0'9 2L'0 09'0 62'0  2Z¥'90T  TT'90T Jaydny g3 e prEpuEISqy ETTA
uaInequI ayoeuId Z'T 0'9 2L'0 09'0 €5'0  TL'90T GT'90T Jaydny g3 e prEpuEISqy ZIIA
uaInequI ayoeuId Z'T 0'9 2L'0 09'0 T¥'0  85'90T  GT'90T Iye1s g3 g prpUmISq TTTIA
usInequI ayoeuIR Z'T 0'9 2L'0 09'0 9v'0  09'90T TT'90T  >lwesdX g3 e prEpuEISqy OTTA
usinequig
% % % % b b

ZHZDeH usy3 ZH TETVANES ) ARES TON yoeu oA

usbunyjawiag SIuleyJan aljeyso 181Uy 3SSeN [9zAMuaqold  Jo1esAjeied]  JSWWNUSYINSISA

137



Anhang

Kapitel 8

JUBWIBI30WIBY L Saydl|zyesnz 2t 0'0T 2L'0 09'0  00'00T- 8T'CTT oiday e prEpURISq TN
BunBissuadiuey 158 2t 0'0T 2L'0 09'0 87'0  GL2IT  TZ'TIT adwey e prEpURISq TN
1L0S 4Ny IsaL OFTA-ZETA
T1L0S IngIsaL 0ETA-8ZTA
1581 -|0ZUBg puUn UBYF Jnu uuep 1S3 | oldey 2T 0'0T 2L'0 090 2r'o /9C2TT 02'eIT  lozuag usyg € prEpURISq 9ZIA
1sa | -usipeing 2T 0'0T 2L 090 8v'0  6L2IT G22Il uaipeng € prEpURISq GZIA
191 0.day A 0'0T 99'0 09'0 9/'0  Y0'€IT  6TCIT oiday Zpiepueisg €0TA
1L0S 4Ny IsaL 710N
TL0S 44 IsaL 990A-€90A
1L0S 4Ny IsaL 090A
uabunisa] abnsuos
UoST Hazbue zieswn %0/ 60 0'0T 18'0 00'T /ST 96'€TT  022IT € prEpURISq TETA
Zyeswin %001 G'T 0'0T S7'0 0€'0 ¥8'T  6C¥IT €221 %0€'0 € prEpUEISq 9LTTA
Zieswn %0/ 6'0 0'0T 18'0 00'T ¥8'T  6C¥IT €221 %T € prEpUEISq qL2TA
Zieswn %05 L'0 0'0T 0€'T 00'c ¥8'T  6C¥IT €221 %2 € prEpURISq XA
[31Z Zyesin 9%0G pun 1ag sadeH T'T 0'0T 02'C 002 Z8'c 128G L0'9S zprREISq 60TA
LOIL VIO TSt Y605 1SELIOA T 00T 0Zz 007 8T YLl 6TeIT zpepmisg 80TA
Bunpjiqyoeujesy
% % % % b b

ZHZDeH usyig ZH TETVANES ) ARES TON yoeu oA

usbunyjawiag SIuleyJan aljeyso 181Uy 3SSeN [9zAMuaqold  Jo1esAjeied]  JSWWNUSYINSISA

138



Kapitel 8

Anhang

Aufbau des Reaktors und Glaseinsatzes
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Abbildung 8-2: Detaillierte Skizze zum Aufbau des Reaktors.

60 mm (42 mm

Doppelwandiger Glaseinsatz
(vakuumgepumt und verspiegelt)

Stutzen von Herstellung

cal73 mm

Abbildung 8-3: Detaillierte Skizze des doppelwandigen Glaszylinders.

Abbildung 8-4: Fotos Spezial-Dewargefal (r

1ad

Durchstromungsrichtung).
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Gaschromatographie

Tabelle 8-1: WLD-Korrekturfaktoren Gaschromatograph.

Substanz _Korrelftg.rfgkto_r

Warmeleitfahigkeit
Helium 11,798
Wasserstoff 6,356
Stickstoff 1,828
Methan 1,686
Ethan 0,989
Propan 0,741
Butan 0,639
Pentan 0,514
Hexan 0,432
2-Methylpropan 0,626
Ethen 1,017
Propen 0,752
Butene 0,576
Hexen 0,438
Butadien 0,689
Acetylen 1,000
Cyclohexan 0,441
Cyclohexen 0,488
Benzol 0,426
Aceton 0,431

Tabelle 8-2: Messparameter GC-Analysen.

Kanal 1 Kanal 2
Saule 10 m Al203/KCL 8 m CP-Sil5 CB
Tragergas Helium Helium
Probenahmezeit [s] 30 30
Injektionszeit [ms] 100 500
Temperatur Injektor [°C] 45 45
Temperatur Sdule [°C] 35 35
Messzeit [s] 600 600
Ruckspulzeit [s] 430 -
Messfrequenz [Hz] 100 100
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Berechnung der Selektivitat fur Grindl und Koks-Bildung am Beispiel V059

Aus der Differenz der Katalysatormasse vor und nach der Testung im Reaktor kann eine
Selektivitat der Verkokung abgeschatzt werden. Fur die beispielhafte Zunahme der
Katalysatormasse von 112,19 g auf 112,759 im Versuch V059 wird eine Differenzmasse
Meranst VOn 0,56 g erhalten. Diese Masse entspricht 0,021 mol an Acetyleneinheiten

(ngc—grins: ) Mit der molaren Masse von 26 g/mol.

Des Weiteren liegt fur die Reaktionszeit von 48 h bei einem Volumenstrom von 15 mL/min
Acetylen ein Gesamtverbrauch von 43,2 L Acetylen vor. Dies entspricht 1,94 mol Acetylen bei
einem molaren Volumen von 22,25 L/mol. Mit einem durchschnittlichen Umsatz von 85 %

reagieren somit 1,65 mol Acetylen (ny.—ymsaiz )-

Mittels Gleichung (50) kann eine Selektivitat zu Koks und Grinél von 1,3 % berechnet werden.
Dieser Wert ist als eine Abschatzung zu betrachten, da die Koksbildung umsatzbedingt und in
Abhédngigkeit der Reaktionszeit unterschiedlich ausgeprégt ist. Im Mittel kann 1% als
Selektivitat fiir die Koksbildung angenommen werden, um die Ethen-Selektivitat bilanzieren

zu konnen.

Acetyleneinheiten des Grun6ls — ngc_grins _ 0,021 mol

S = — — =139 50
Grindl ™ ymgesetzte Acetyleneinheiten  Nye—ymsatz 1,65 mol % (G0)
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Nachbildung dreistufige Hydrieranlage

Tabelle 8-3: Versuchsdaten zur dreistufigen Nachbildung.

Stufe 2  Stufe 3

Stufe 1
Gasgehalte Inlet in %
Acetylen 2,0 %
Wasserstoff 1,30
Ethen 10
Stickstoff

H2/C2H2-Verhéltnis
Verhdltnis 1* 0,65
Verhéltnis 2** 1,30
Gas-Analytik in %

XAcetylen 49,8
Skthen 80,0
SkEthan 2,2
Sca 8,3
Sce 8,4
Scis-Butenn 0,8
Strans-Buten 0,9
S1-Buten 3,2
SButadien 3,4
SBenzol 2,0
Temperatur-Analytik
Tintet (°C) 37,5
ATTheo (K) 63,2
ATexp (K) 55,9

1,0 %
0,87
10

0,86
1,24

71,2
80,0
4,9
7,8
6,3
0,9
1,0
3,6
2,2
1,5

37,5
45,6
39,9

0,3%
0,45
10

1,50
1,50

99,98
29,9
59,7
59
3,4
0,8
1,2
3,8
0,0
0,7

39,7
26,5
24,0

* auf Feedgas bezogen

**auf umgesetztes Acetylen bezogen

Selektivitat/Umsatz (%) Selektivitat/Umsatz (%)

Selektivitat/Umsatz (%)

100

90

70
60
50 4
40
30+
20

104 Stufe 1

®  Umsatz Acetylen
® Selektivitat zu Ethen

100 ~

90 4

70 -
60 -
50 -
40
30 -

20+

10 Stufe 2
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Laufzeit (h)

®  Umsatz Acetylen
® Selektivitat zu Ethen
T
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30 At

20
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m  Umsatz Acetylen
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Abbildung 8-5: Umsatz an Acetylen

und Selektivitat zu Ethen fur die drei

Stufen der Realnachbildung.
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Tabelle 8-4: Relative Verteilung der Gehalte innerhalb der Summe C6.

Stufe 1 Stufe 2 Stufe 3
2,0 % Acetylen 1,0 % Acetylen 0,3 % Acetylen

A 1,0 1,3 0,8

B 2,0 1,6 3,3

C 18 1,3 0,4

D 10,2 14,0 16,8

E 2,2 2,5 1.4

F 13,4 17,7 26,6

G 1,8 1,0 4,0

H 4,1 3,5 7,9

I 13,6 11,8 81

J 11,9 9,9 12,0

K 5,7 4,5 0,0

L 26,2 25,2 16,6

M 6,0 54 2,0

0,20 )

Acetylengehalt im Feed
1— 2%

0154 —— 1% L
0,10

0,05 -

0,00 A/
-0,05
-0,10 T T T T T T T T T T 1

150 200 250 300 350 400 450

Retentionszeit (s)
Abbildung 8-6: Gaschromatogramm von GC-Kanal2 mit C6-Nebenprodukten fir die
verschiedenen Acetylengehalte der drei Reaktionsstufen (1_1-Hexen, 2_2-Hexen, 3 und 4

Hexadiene/Hexatriene).
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Kinetisches Modell

Im Folgenden sind alle verwendeten kinetischen Ansétze aufgefihrt. Erlauterungen befinden
sich im Haupttext Abschnitt 4.3.3.1.

Ethen: aus Acetylen als Hauptreaktion abziiglich der Folgehydrierung zu Ethan

TeH, = 1 — 12 (51)
ki X Pcn, X Pu

r = - . 22 2 . > (52)

(1 + KC2H2 X pCZHZ + KCzHZ X pCsz + KC2H4_ x pC2H4)

Ethan: durch Folgehydrierung aus Ethen

_ ks X DcyH, X P,

- 2
(1 + KCEZHZ X Pc,H, + KCEZHAL X pC2H4)

Butadien: aus Acetylen gebildet und durch die Folgehydrierung zu den Butenen verbraucht

(53)

Tc,Hy = T2

Tc,Hg = T4 — Tsc — Tst — Tsp (54)
! 2
_ ks X pc,n, X Ph,
= 3
A E E
(1+ Kén, X Peyn, T Ky, X Pe,n, + Keyu, X pC2H4)

Butene: durch Hydrierung von Butadien (fur 1-Buten, cis- und trans-Buten mit ks, und ks,)

Ty (59)

!
ksy, X Dc,Hg X P,

s T To0 T (1 + ngHz X Pc,n, t ngm X pC2H4)2 %)

Benzol: Gber Acetylendimer gebildet

TceHy = T6 = o ngHz 2 (57)
(1 + Kéin X Pc,n, T ngHz X Pcyn, T KCEZH4 X pC2H4)

C6-Kohlenwasserstoffen: analog zu Butadien aus einem C4-Intermediat gebildet

Tt =Ty = k7 X pngz X DPu, i (58)
(1 + KéHz X Pc,H, T ngyz X Pc,H, T Kém X pCZH4)

Acetylen: Verbrauch durch Bildung von Ethen, Butadien, Benzol und C6

Te,n, = —(M+ 213+ 316+ 3 17) (59)

Wasserstoff: Verbrauch durch Bildung von Ethen, Ethan, Butadien, Butene und C6

Ty, =—(r +1+ 1y 15+ 75+ 755 +2°17) (60)
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Weitere Daten zu den Berechnungen der dreistufigen Nachbildung

Neben den bendtigten Eingangspartialdriicken der Gaskomponenten (vgl. Tabelle 8-5) muss
auch die Temperatur flr die Berechnung der Reaktions- und Adsorptionskonstanten bekannt
sein. Damit dies fir jeden Punkt des Katalysatorbettes mit der Hohe h zwischen 0 und 100 mm

maoglich ist, wurden die Gleichungen (61), (62) und (63) verwendet.

Tigete = 0,0000451-h3 — 0,0111-h% + 1,139-h + 39,447 (61)
Ty gete = 0,0000567 - h3 — 0,0122-h% + 0,997 -h + 41,060 (62)
Tspett = —1,49 1076 - h* + 0,000380 - h®> — 0,0349 - h? + 1,369 - h + 40,547 (63)

Tabelle 8-5: Eingangspartialdriicke in kPa fiir die Berechnung.

1. Bett 2. Bett 3. Bett

(2,0 % Acetylen) (1,0 % Acetylen) (0,3 % Acetylen)
Acetylen 2,0445 1,0244 0,3093
Wasserstoff 1,3332 0,8853 0,4951
Ethen 10,2775 10,3493 10,3825
Stickstoff 87,6448 89,0410 90,1130

Aus den berechneten Reaktionsgeschwindigkeiten kann mittels Gleichung (64) der Gehalt,

beispielsweise von Acetylen oder Ethen, in ppm ermittelt werden.

, Ti " Mpq 6
¢i(Ausgang)[ppm] = ¢;(Eingang)[ppm]| + ——— 10 (64)

Gas

In den folgenden drei Tabellen sind ergédnzend zum Hauptteil der Dissertation weitere Gehalte,
sowie Selektivitaten fir verschiedene Produkte aufgefiihrt. Neben dem Vergleich von
Experiment und adiabater Berechnung (Tabelle 8-6 und Tabelle 8-7) werden dabei auch
isotherme Berechnungsdaten (Tabelle 8-8) gezeigt.

Tabelle 8-6: Berechnete und experimentelle Werte der dreistufigen Nachbildung fir den Umsatz

von Acetylen sowie den Selektivitaten von Ethan, Ethen, Summe C4 und Summe C6 (mit Benzol),
Angaben in Prozent.

Umsatz Selektivitit Selektivitat Selektivitit Selektivitat

Acetylen Ethan Ethen Summe C4 Summe C6

Berechnung adiabat

1. Bett (2,0 % Acetylen) 48,8 2,0 80,1 8,5 8,3

2. Bett (1,0 % Acetylen) 71,1 54 79,6 7,7 6,3

3. Bett (0,3 % Acetylen) 99,98 61,0 28,6 58 3,6
Experiment

1. Bett (2,0 % Acetylen) 49,8 2,2 80,0 8,4 8,4

2. Bett (1,0 % Acetylen) 71,2 4,9 80,0 7,8 6,3

3. Bett (0,3 % Acetylen) 99,98 59,7 29,9 5,9 3,4
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Tabelle 8-7: Berechnete und experimentelle Gehalte der dreistufigen Nachbildung fur Produkte
der Summe C4, Werte in ppm.

Cis-Buten  Trans-Buten 1-Buten Butadien Summe C4

Berechnung adiabat

1. Bett (2,0 % Acetylen) 38 44 158 184 424

2. Bett (1,0 % Acetylen) 33 38 137 71 278

3. Bett (0,3 % Acetylen) 14 16 59 0 89
Experiment

1. Bett (2,0 % Acetylen) 40 44 160 172 420

2. Bett (1,0 % Acetylen) 31 36 129 81 281

3. Bett (0,3 % Acetylen) 13 18 57 0 91

Tabelle 8-8: Vergleich isothermer und adiabater Berechnung: Gehalte der dreistufigen
Nachbildung fur Acetylen, Ethen, Ethan, Summe C4, Summe C6 (chne Benzol) und separat

Benzol, Werte in ppm.

Acetylen Ethan Ethen

Summe C4 Summe C6 Benzol

Berechnung isotherm
1. Bett (2,0 % Acetylen)
2. Bett (1,0 % Acetylen)
3. Bett (0,3 % Acetylen)
Berechnung adiabat

1. Bett (2,0 % Acetylen)
2. Bett (1,0 % Acetylen)
3. Bett (0,3 % Acetylen)

10330
2924
0,5

10328
2923
0,5

209 109485
405 107952
1884 103393
202 109432
395 107945

1882 103406

415
276
92

424
2178
89

194 68
114 35
34 5
209 68
118 35
32 5

Tabelle 8-9: Selektivitatsvergleich bei isothermer und adiabater Berechnung mittels Kinetischem

Modell, Angaben in Prozent.

Umsatz  Selektivitat Selektivitdt Selektivitat Selektivitat
Acetylen Ethan Ethen Summe C4 Summe C6
Isotherm
1. Bett (2,0 % Acetylen) 48,8 2,1 80,7 8,3 79
2. Bett (1,0 % Acetylen) 711 5,6 79,7 7,6 6,1
3. Bett (0,3 % Acetylen) 99,98 61,1 28,2 6,0 3,8
Adiabat
1. Bett (2,0 % Acetylen) 48,8 2,0 80,1 8,5 8,3
2. Bett (1,0 % Acetylen) 711 54 79,6 7,7 6,3
3. Bett (0,3 % Acetylen) 99,98 61,0 28,6 5,8 3,6
Differenz
1. Bett (2,0 % Acetylen) 0,07 0,55 -0,18 -0,44
2. Bett (1,0 % Acetylen) 0,13 0,11 -0,07 -0,17
3. Bett (0,3 % Acetylen) 0,07 -0,43 0,15 0,20
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Wertetabellen

Tabelle 8-10:Reaktionsenthalpien der Einzelreaktionen in kJ/mol [146-148].

Reaktionsgleichung AgRH ARH je C,H,

Ethen C,H, + H, - C,H, -175,0 -175,0
Ethan C,H, + 2 H, » C,Hq -312,0 -312,0
Butadien 2C,H, + H, » C,Hq -344,0 -172,0
1-Buten 2CyH, +2H, - C4Hg -454,6 -227,3
trans-Buten 2CH, +2H, - C,Hg -443,2 -221,6
cis-Buten 2CyH, +2H, » C4Hg -461,6 -230,8
hohere KW/ Hexene n CHy + m Hy > ConHaymim -277,0

Tabelle 8-11:Wichtige Stoffdaten zur Berechnung: molare Masse in g/mol, Dichte in kg/m?,
Warmekapazitat in kJ/kgK und Bildungsenthaltpie in kJ/mol [146-148].

Molare Masse  Dichte Warmekapazitat Bildungsenthalpie

Acetylen 26,04 1,17 1,641 227
Ethen 28,05 1,26 1,465 52
Ethan 30,07 1,356 1,75 -85
H: 2,016 0,0899 14,304 0
N2 28,013 1,2503 1,04 0
trans-Buten 56,112 2,58 10,8
1-Buten 56,112 2,60 -0,63
cis-Buten 56,112 2,58 -1,7
Butadien 54,09 2,48 110
Benzol 78,00 83
Butan 58,12 2,71 -126
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