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Kurzfassung

Fur die Herstellung von synthetischem Kautschuk ist 1.3-Butadien eine unverzichtbare
Grundchemikalie. Durch Faktoren wie die hohe Verfligbarkeit von Erdgas oder der zu
erwartenden steigenden Nachfrage wird eine Produktion von 1,3-Butadien aus n-Butan

wirtschaftlich attraktiv.

Der Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor ist ein vielversprechendes Reaktorkonzept fir die
oxidative Dehydrierung von n-Butan. Dieser Reaktor ist in der Lage Reaktion und
Katalysatorregeneration simultan in einem Reaktor durchzufiihren. Erreicht wird dies
durch die Einspeisung der Edukte an unterschiedlichen Stellen in einer Wirbelschicht.
Durch den intensiven Partikelaustausch in der Wirbelschicht kdnnen sich so eine

Regenerationszone und eine Reaktionszone in einem Reaktor bilden.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde ein Sr-Mo-V-MgO-Katalysator synthetisiert und unter
Variation der Reaktionsbedingungen in einem Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktor getestet.
Bei den optimierten Reaktionsbedingungen handelt es sich um Temperatur,
Stromungsgeschwindigkeit, Sauerstoff/n-Butan Verhaltnis und die GréRen der Reaktions-
und Regenerationszone. Es konnte unter Anderem herausgefunden werden, dass die
GroRe der Reaktions- und Regenerationszone besonders wichtig fur den Betrieb eines
Zwei-Zonen-Wirbelschichtreaktors mit dem Sr-Mo-V-MgO-Katalysator ist. Unter den
optimalen gefundenen Reaktionsbedingungen konnte eine Selektivitat zu 1,3-Butadien

von 49 % erreicht werden. Die Ausbeute an 1,3-Butadien lag bei fast 32 %.

Mit den hohen Ausbeuten, die im Rahmen dieser Arbeit mit dem Zwei-Zonen-
Wirbelschichtreaktor erreicht wurden, konnte nachgewiesen werden, welche

Madglichkeiten dieser Reaktortyp fur die oxidative Dehydrierung von n-Butan bietet.
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1. Einleitung

1,3-Butadien ist eine bedeutende Grundchemikalie fir die chemische Industrie. Aufgrund
seiner Struktur wird es hauptsachlich fur die Herstellung von Polymeren verwendet [1].
Die wichtigsten Vertreter hierbei sind Styrol-Butadien-Kautschuk (SBR) und
Polybutadien-Kautschuk (PB), fur deren Herstellung ca. 54 % des produzierten
1,3-Butadienes verwendet werden [2]. Sowohl SBR als auch PB werden fur die
Reifenherstellung benétigt. Da Reifen beim Fahren standig abgerieben werden, handelt es
sich hierbei um ein Verbrauchsprodukt. Dies legt nahe, dass auch weiterhin eine grofRe
Nachfrage an 1,3-Butadien gewahrleistet sein wird und in den kommenden Jahren sogar
ansteigt. Dies kann unter anderem dadurch begriindet werden, dass besonders in Asien
und Stdamerika der Mobilitatssektor noch stark ausgebaut werden wird. Weiterhin
wichtige  1,3-Butadien  Produkte sind  Styrol-Butadien Latex (SBL) und
Acetonitril-Butadien-Styrol (ABS).

Uber 95 % des 1,3-Butadienes werden als Nebenprodukt wahrend der Ethylen-Produktion
beim Steamcracken von Naphta produziert [2]. Alternativ kann 1,3-Butadiens z.B. per
Dehydrierung oder oxidativen Dehydrierung aus n-Butan gewonnen werden, auf welche
spater genauer eingegangen wird. Vor allem in den USA stellen viele Ethylen-Anlagen,
als Folge der vermehrten Schiefergasforderung, auf Erdgas oder leichtere
Kohlenwasserstoffe als Feed um, damit die Ethylen-Ausbeute weiter vergroRert werden
kann [3]. Hinzukommt, dass Erdgas eine billigere Alternative zu Naphtha darstellt.
Problematisch hierbei ist, dass die Ausbeute an 1,3-Butadien sinkt. Wé&hrend bei der
Verwendung von Naphtha ca. 15-20 % 1,3-Butadien Ausbeute anfallt, kann unter
Verwendung von Erdgas beim Steamcracken nur 1-5 % 1,3-Butadien Ausbeute erzielt
werden [4]. Deshalb missen Alternativen zur Herstellung von 1,3-Butadien gefunden

werden oder vorhandene Methoden optimiert werden, um Engpdasse zu vermeiden [3].

Die Verfugbarkeit von Erdgas ist in den letzten Jahren durch die Férderung von Erdgas
aus nicht-konventionellen VVorkommen deutlich gestiegen. Dazu z&hlen das sogenannte
Schiefergas, Tight Gas, Kohleflézgas, Aquifergas oder Erdgas aus Gashydraten. Abb. 1
zeigt die nicht-konventionellen sowie konventionellen Ressourcen, die Reserven und die

kumulierte Férderung an Erdgas weltweit.
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Abbildung 1 Weltweites Erdgaspotenzial [5]

Aufgrund der bereits erwahnten neuen Forderung von nicht-konventionellem Erdgas, vor
allem von Schiefergas in Nordamerika, ist die weltweite Foérdermenge von 2000 bis 2012
um 36,5 % angestiegen. Im Jahre 2012 verzeichnete die USA einen Anstieg der
Erdgasforderung um fast 5 %. In Russland sank die Fordermenge um 3 %. Trotzdem
stellen die USA und Russland mit 38 % der weltweiten Fordermenge die groRten

Erdgasproduzenten dar [5].

Oftmals beinhaltet Erdgas auch geringe Mengen an n-Butan. Die bereits erlduterte
steigende Erdgasforderung und der daraus resultierende geringe Preis sind daher starke

Argumente fur eine direkte Synthese von 1,3-Butadien aus n-Butan.

Die Herstellung von 1,3-Butadien aus n-Butan kann mittels Dehydrierung (DH) oder

oxidativen Dehydrierung (ODH) Uber einem geeigneten Katalysator erfolgen.
Fur die DH kann folgende Gesamt-Reaktion geschrieben werden:
C4Hyy —» C4Hg + 2H,

Kommerziell kann die katalytische DH entweder (ber den Houdry-Catadiene-Prozess
oder durch das Snamprogetti-Verfahren realisiert werden. Beim Houdry-Catadiene-
Prozess wird zundchst n-Butan zu n-Butenen dehydriert. AnschlieRend erfolgt eine

erneute DH der gewonnenen n-Butene zu 1,3-Butadien. Als Katalysator wird ein



Cr/Al-Katalysator oder ein Platin basierter Katalysator verwendet. Da es sich hierbei um
eine stark endotherme Reaktion handelt, findet sie unter leichtem Unterdruck und
Temperaturen zwischen 600 und 680 °C statt [1]. Aufgrund der Reaktionsbedingungen,
die fir die chemische Industrie mit hohen Kosten verbunden sind, wird es nur in

geringem Mal3e eingesetzt.

Im Snamprogetti-Verfahren werden zwei Wirbelschichtreaktoren miteinander verbunden.
In einem von beiden findet die Reaktion statt, wahrend im anderen die Regeneration des
Katalysators erfolgt. Dies ist wichtig, weil der Katalysator bei der DH verkokt und so
deaktiviert wird. Die benotigte Reaktionswarme wird durch die Verbrennung des Koks
auf dem Katalysator und von auBen zugefugt [6]. Hauptprodukt dieses Prozesses sind

ebenfalls n-Butene.

Bei der ODH wird n-Butan mit Sauerstoff zu 1,3-Butadien und Wasser umgesetzt. Diese

Reaktion ist exotherm.

Colio + ~0, — CyHy + Hy0 AHY = —115,63 1/
aflio T 5% 4l1g 2 R ) mol

CyHg + 102 - C4Hg + H,0 AHY = —132,57 kf/
2 R ’ mol

Die ODH von n-Butan kann im Vergleich zur DH bei tieferen Temperaturen stattfinden
und trotzdem hohere Ausbeuten an 1,3-Butadien liefern. Der Nachteil dieser Methode ist,
dass neben Wasser auch CO und CO; als Hauptnebenprodukte entstehen, welche fir die
chemische Industrie im Vergleich zum entstehenden Wasserstoff der DH weitestgehend

wertlos sind.

Die ODH wird beispielsweise uUber den Oxo-D Prozess durchgefihrt. Hierflr werden
n-Butene verwendet, die wegen ihrer Doppelbindung deutlich reaktiver sind als n-Butan.
Ein Gemisch aus Sauerstoff, Wasserdampf und n-Butenen reagiert im kontinuierlichen
Betrieb an einem Ubergangsmetalloxid Katalysator zu 1,3-Butadien. Ein groRes
Verhéltnis von Wasserdampf zu n-Butenen (10:1) sorgt flir eine optimale Absorption der
Reaktionswarme. Zusatzlich verhindert die hohe Verdlnnung weitestgehend die
Verbrennung von den n-Butenen. Dieses Verfahren liefert Ausbeuten von 70-90 %,
allerdings konnte fur die Verwendung von n-Butan mit diesem Prozess noch keine

wirtschaftlich relevante Ausbeute erzielt werden [1].



Ein weiteres Edukt fur die 1,3-Butadien Synthese ist Ethanol. Zwei Verfahren basieren
auf Ethanol als Edukt: der Lebedev- und der Ostromyslensky-Prozess [3]. Beim
Lebedev-Prozess wird Ethanol bei 400-450 °C uber einem Ubergangsmetalloxid-
Magnesiumoxid-Siliziumdioxid Katalysator in Wasser, Wasserstoff und 1,3-Butadien
umgewandelt. Dabei konnte gezeigt werden, dass Silber oder Kupfer-basierte
Katalysatoren Ausbeuten von bis zu 40 % erzielen [3]. Im Ostromyslensky-Prozess
hingegen wird ein Siliziumdioxid/Tantaloxid Katalysator verwendet. Die Ausbeute fir
diesen Prozess liegt nur bei 30-35 % [3]. Gegen dieses Verfahren spricht der

verhaltnismaRig hohe Ethanolpreis.

1,3-Butadien kann darlber hinaus aus der Fermentation von Glucose mittels Bakterien
gewonnen werden [7]. Weitere Aufarbeitungsschritte nach der Fermentation und geringe

Ausbeuten sprechen momentan nicht fir diese Variante.

Alle bis jetzt beschriebenen Prozesse sind mehrstufige oder bisher kaum rentable
Prozesse. Der Nachteil solcher Prozesse ist immer, dass ihre Anschaffung und ihr Betrieb
teuer sind. Deshalb ist ein einstufiger Prozess flr die Industrie von besonderem Interesse.
In der Regel kann die Verkokung bei der ODH vernachlassigt werden [8], dennoch
missen die Katalysatoren regeneriert werden, um verbrauchten Gittersauerstoff wieder
aufzufillen. In einem einstufigen Prozess mussten folglich Regeneration und Reaktion
simultan in einem Reaktor stattfinden. Als besonders vielversprechend stellt sich hierbei
der Two-Zone Fluidized-Bed Reaktor (TZFBR) heraus [9, 10].
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Abbildung 2 Schematische Darstellung eines TZFBR

In diesem Reaktortyp werden Sauerstoff und n-Butan separat eingespeist. Wéhrend in der
Reaktionszone die ODH von n-Butan mittels Gittersauerstoff stattfindet, wird der
Katalysator in der unteren Regenerationszone mit molekularem Sauerstoff regeneriert.
Eine schematische Darstellung eines solchen Reaktors ist in Abb. 2 dargestellt. Die
Ausbildung der beiden Zonen wurde mit Hilfe der Messung von Konzentrationsprofilen
bestatigt [10]. Besonders fir die ODH hat sich der TZFBR als besonders effizient
erwiesen [11]. Mit einem geeignetem Katalysator und weiterer Optimierung des
Reaktordesigns, scheint eine wirtschaftliche Produktion von 1,3-Butadien realisierbar.



2. Theoretische Grundlagen

2.1. Wirbelschichten
In einer Wirbelschicht werden Feststoffpartikel durch ein stromendes Fluid aufgewirbelt.
Dabei stellt sich, sobald die Stromungsgeschwindigkeit hoch genug ist, ein
Kraftegleichgewicht zwischen der Gewichtskraft der Partikel und der durch das Fluid
verursachten Auftriebskraft ein. Hierdurch erlangen die Partikel einen Schwebezustand.

In Abb. 3 sind verschiedene Erscheinungsformen von Wirbelschichten dargestellt.
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Abbildung 3 Charakteristische Stromungszustande in Wirbelschichten [12]

Liegt kein Fluidstrom vor bzw. liegt dessen Geschwindigkeit unter der sogenannten
Lockerungsgeschwindigkeit v, so bildet sich keine Wirbelschicht aus und die
Feststoffpartikel liegen als Festbett vor (Abb.3a). Damit sich eine homogene
Wirbelschicht ausbilden kann (Abb. 3b, c¢), muss als Fluid eine Flissigkeit verwendet
werden. Dabei expandiert das Festbett gleichmaRig [12]. Diese Erscheinungsform wird
auch als Fliel3bett bezeichnet. Wird hingegen ein Gas als Fluid verwendet, kommt es zur
Ausbildung einer inhomogenen Wirbelschicht (Abb. 3d). In dieser entstehen nahezu
feststofffreie Gasblasen, die durch die Wirbelschicht nach oben stromen. Diese Gasblasen
werden mit steigender Stromungsgeschwindigkeit grofer, sodass die Feststoffpartikel
schubweise nach oben getragen werden und danach wieder nach unten abfallen. In
diesem Fall handelt es sich um eine stoRende Wirbelschicht (Abb. 3e). Steigt die



Stromungsgeschwindigkeit des Gases weiter an, so bildet sich eine turbulente
Wirbelschicht (Abb. 3f). Hierbei entstehen Feststoffballen, die sich turbulent im
Stromungsrohr bewegen. Ist der Reaktor zu klein, kommt es vermehrt zum
Feststoffaustrag. Um mit dieser Erscheinungsform dennoch einen kontinuierlichen
Betrieb zu realisieren, misste der ausgetragene Feststoff zurlickgefuhrt werden. Dies wird

dann als zirkulierende Wirbelschicht bezeichnet [12].

Der Punkt, an dem sich aus dem Festbett eine Wirbelschicht ausbildet, wird als
Auflockerungspunkt (Wirbelpunkt) bezeichnet. Dieser kann experimentell bestimmt
werden. Dazu wird die Stromungsgeschwindigkeit des Fluids standig erhéht, bis sich ein
Gegenstand, z.B. eine Stange, ahnlich wie bei einer Fllssigkeit nahezu reibungsfrei in die
Wirbelschicht einfuhren lasst. Alternativ kann die Lockerungsgeschwindigkeit Giber den
Druckverlust ermittelt werden (Abb. 4)
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Abbildung 4 Druckverlustverlauf in einer gut fluidisierbaren Gas/Feststoff-Wirbelschicht bestehend
aus nicht zu kleinen anndhernd monodispersen Partikeln [12]

Hierbei handelt es sich um ein ideales System. Im Festbettbereich ist aufgrund der
laminaren Durchstromung bei kleinen Partikeln der Druckverlust Ap proportional zur
Stromungsgeschwindigkeit v. Anfangs sind die Partikel des Festbettes wegen ihrer
Gewichtskraft und aktiver Verdichtung noch verfestigt. Erst nachdem der Druckverlust
einen bestimmten Wert Apmax Uberschritten hat, 10st sich die Anfangsverfestigung und der
Druckverlust sinkt wieder auf Apws ab. Nun tritt die Fluidisierung ein. Der Druckverlust
der Wirbelschicht Apws bleibt dann fiir steigende Stromungsgeschwindigkeiten konstant,

sofern keine Partikel ausgetragen werden.



Fur die Berechnung der Lockerungsgeschwindigkeit wird davon ausgegangen, dass der

Auflockerungspunkt zwischen der ruhenden und der wirbelnden Partikelschicht liegt [12].

Wie bereits erwahnt, mussen dafiir die Gewichtskraft der Partikel gleich der von dem
Fluid verursachten Auftriebskraft sein. Wird ein polydisperses Festbett mit einer
Geschwindigkeit v durchstromt, so kann der resultierende Druckverlust tber die

Ergun-Gleichung berechnet werden:
A -&)? -
2 = 41703 0 v, +0,29a, = pyv? 21

Ap: Druckverlust

H: Hohe des Festbettes

ap: Spezifische Oberflache der Partikel
€: Porositit des Feststoffs

ng: Dynamische Viskositat des Gases
vL: Strdmungsgeschwindigkeit

pg: Dichte des Gases

Um vL berechnen zu konnen, muss der Druckverlust Ap gleich dem

Stromungsdruckverlust Apws sein. Fiir Apws gilt:

AH(1-€)(ps—pf)g
A

Apys = 2.2

Apws: Stromungsdruckverlust
A: Querschnitt der Apparatur
H: Hohe des Festbettes

€: Porositit

ps: Dichte des Feststoffes

pt. Dichte des Fluides

g: Gravitationskonstante



Nach Gleichsetzten von Gleichung 2.1 und Gleichung 2.2 ergibt sich fur die

Lockerungsgeschwindigkeit:

&} . (Ps_Pg)'g 1 1

2.3
(1-e)?  pgvz a3

v, = 7,141 — g)vya, [Jl + 0,067

vL: Lockerungsgeschwindigkeit

eL: Porositat am Lockerungspunkt

vg: Kinematische Viskositat des Gases
ap: Spezifische Oberflache der Partikel
ps: Dichte des Feststoffes

pg: Dichte des Gases

g: Gravitationskonstante

Bei der spezifischen Oberflache der Partikel wird nur die duBere und nicht die innere

Oberflache (Poren) berticksichtigt. Sie kann folgendermalen geschrieben werden:

Summe aller Partikeloberflichen im Festbett

= 2.4
p Volumen aller Partikel im Festbett

Ausgehend von gemessenen Lockerungsgeschwindigkeiten im Labormalistab kann mit
Hilfe von Gleichung 2.3 die Lockerungsgeschwindigkeit fur eine groBtechnische
Anwendung unter den gleichen Bedingungen berechnet werden. Weiterhin dient
Gleichung 2.3 dazu, die Lockerungsgeschwindigkeit fir  unterschiedliche
Betriebsbedingungen, wie z.B. Temperatur, Druck oder Gasart, zu berechnen. Die
Lockerungsgeschwindigkeit stellt eine wichtige GroBe fur die Auslegung von
Wirbelschichten dar [12].



2.1.1. Klassifikation des Feststoffverhaltens in einer Wirbelschicht

In einer Gas/Feststoff-Wirbelschicht hat der mittlere Partikeldurchmesser dp und die

Dichtedifferenz zwischen Gas und Feststoff einen erheblichen Einfluss auf die

Betriebsweise der Wirbelschicht. Deshalb wird eine Unterteilung in vier Klassen nach

Geldart [12] vorgenommen.

Gruppe A: Charakteristisch fur diese Gruppe ist ein kleiner Partikeldurchmesser
von ca. 0,1 mm. Zusatzlich kann der Feststoff tiber eine niedrige Dichte verfugen.
Liegt die Stromungsgeschwindigkeit in solchen Wirbelschichten Gber der
Lockerungsgeschwindigkeit, so expandiert die Wirbelschicht, bevor es zur
Blasenbildung kommt. Wird hingegen die Stromung abgestellt, so bricht die
Wirbelschicht mit einer Geschwindigkeit von 0,3-0,6 cm/s in sich zusammen.
Weiterhin steigt die Gasblasengrofie in einer solchen Wirbelschicht nicht tber
10 cm hinaus. Diese Gasblasen stromen schneller durch die Wirbelschicht, als das
Gas zwischen den Partikeln.

Gruppe B: Die mittlere PartikelgréRe liegt bei 40 um < dp < 500 pum und die
Feststoffdichte bei 1,4-103 kg/m® < ps < 4-10° kg/m® [12]. In diesen
Wirbelschichten bilden sich Blasen, sobald die Stromungsgeschwindigkeit tber
der Lockerungsgeschwindigkeit liegt. Dabei kdnnen die Gasblasen beliebig grof3
werden. Wird der Gasfluss abgestellt, so bricht die Wirbelschicht schnell
zusammen.

Gruppe C: Die Partikel dieser Gruppe sind besonders feinkérnig und kohasiv.
Die Haftkrafte zwischen den Partikeln sind so groR, dass ein durchstromendes Gas
lediglich einzelne Kanéle erzeugen kann, jedoch keine Fluidisierung. Diese wére
nur mit Hilfe von mechanischen Ruhrern moglich.

Gruppe D: In Wirbelschichten aus Partikeln der Gruppe D steigt das Gas
zwischen den Partikeln schneller auf, als die Gasblasen. Dies liegt an den grof3en
Partikeldurchmesser und der grofRen Feststoffdichte. Fir eine Fluidisierung ist

demnach eine vergleichsweise hohe Stromungsgeschwindigkeit notig.

10



2.1.2. Betriebsweise einer Wirbelschicht (Reh-Diagramm)
Fur eine optimale technische Betriebsweise einer Wirbelschicht spielen Parameter wie
z.B. PartikelgréRe dp, Feststoffdicht ps, Fluiddichte ps oder Leerrohrgeschwindigkeit u.
eine wichtige Rolle. Diese kdnnen mit Hilfe des Reh-Diagramms bestimmt werden.

10
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Abbildung 5, Reh-Diagramm" zur Ermittlung der Arbeitsbereiche von Wirbelschichten [13]

In Abb. 5 ist eine modifizierte Froude-Zahl Fr" gegen die Reynolds-Zahl Re aufgetragen.
Dabei gibt die modifizierte Froude-Zahl das Verhaltnis zwischen Tragheitskraft und
Schwerkraft an [13].

Pyl = 3L _Pr
4 gdy ps—py

2.5
uL: Leerrohrgeschwindigkeit

g: Gravitationskonstante

dp: PartikelgroRe

ps: Feststoffdichte

pf. Fluiddichte

11



Re =

u:

d

v

u: Strémungsgeschwindigkeit

d: Charakteristische Lange (hier: Partikeldurchmesser)

v: kinematische Viskositat

Zusétzlich aufgetragen sind die Archimedes-Zahl (Ar) und die dimensionslose Zahl Q.

Eine andere Auftragungsmoglichkeit

ist in Abb.6 gezeigt.
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Abbildung 6 Allgemeines Zustandsdiagramm fir die Stromungen in einem Gas/Feststoff-System mit

zusatzlichen Angaben [12]
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dy = d,- 3/—"9(";‘2"9)'9 = Ar'/3 21
g

dp - dimensionsloser Partikeldurchmesser
dp: Partikeldurchmesser

pg: Dichte des Gases

ps. Dichte des Feststoffes

g: Gravitationskonstante

ng: Dynamische Viskositat des Gases

Ar: Archimedes-Zahl

Die dimensionslose Geschwindigkeit ist die folgt definiert:

2
3 ’ p
vt = Ug L = Q 2.8
ng(Ps_Pg)'g

v": dimensionslose Geschwindigkeit
Vg: Stromungsgeschwindigkeit

pg: Dichte des Gases

ng: Dynamische Viskositat des Gases
ps: Dichte des Feststoffes

g: Gravitationskonstante

In Gleichung 2.7 und 2.8 sind gleichzeitig auch die Definitionen fiir die bereits erwédhnte

Archimedes-Zahl Ar und die dimensionslose Zahl Q.

Mit Hilfe des Reh-Diagramms oder Abb.6 kdnnen die Betriebsbedingungen einer
Wirbelschicht erfasst werden. Allerdings kann es trotz genauer Berechnungen zu
Abweichungen in der Betriebsweise einer Wirbelschicht kommen, da vor allem bei

kleinen Reaktoren die Reibung an der Wand im Vergleich zur Reibung im Reaktor sehr
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grol3 ist. Weiterhin wird die Kohé&sion zwischen den Partikeln in keiner Form

berucksichtigt.

2.1.3. Vor- und Nachteile einer Wirbelschicht

Zu den Vorteilen einer Wirbelschicht gehort die starke Durchmischung der
Feststoffpartikel. Aufgrund dieser starken Durchmischung kommt es zu einem wichtigen
Stoff- und Warmeaustausch zwischen den Katalysatorpartikeln und dem Gas. Weiterhin
sind die Warmeubergangskoeffizienten zwischen Katalysator und Reaktorwand bzw.
zwischen den Katalysatorpartikeln untereinander im Vergleich zu einer reinen
Gasstromung groller [14]. Durch die intensive Vermischung herrschen fast isotherme
Bedingungen. Deshalb sind Wirbelschichten auch fur Reaktionen mit grol3er
Reaktionsenthalpie geeignet [13]. Im Vergleich zu einem Festbett werden in einer
Wirbelschicht deutlich kleinere Partikel eingesetzt, weshalb sich der Einfluss der
Porendiffusion und der Wé&rmeleitung in einem Partikel verringert. Ein weiterer Vorteil
ist, dass die Anschaffungskosten fir einen Wirbelschichtreaktor relativ gering sind, da
diese sehr einfach aufgebaut sind und so auch im groReren Malstab realisiert werden
konnen [14].

Direkt mit den Vorteilen verbunden sind aber auch die Nachteile einer Wirbelschicht.
Zum einem muss der Katalysator sehr abriebfest sein, da sich sonst wéhrend des
Betriebes kleinere Partikel bilden, die dann ausgetragen werden konnen. Zum anderen
muss die Reaktorwand sehr erosionsfest sein. Die vorteilhafte starke Durchmischung
bringt allerdings eine unvorteilhafte Verweilzeitverteilung mit sich. Weiterhin ist die
Stromungsgeschwindigkeit des Gases limitiert, da sonst zu viel Partikel ausgetragen
werden konnen. Die komplizierten Stromungsverhéltnisse in einer Wirbelschicht machen

eine Ubertragung vom Labor- in den TechnikmaRstab problematisch [14].

2.1.4. Zwei-Zonen-Wirbelschicht-Reaktor
In einem Zwei-Zonen-Wirbelschicht-Reaktor (engl.: Two-Zone Fluidized-Bed Reactor
TZFBR) werden die Edukt-Gasstrome an zwei unterschiedlichen Punkten eingeleitet.
Eine schematische Abbildung wurde bereits in Kapitel 1 vorgestellt (Abb. 2). In dieser
Arbeit wurde von unten ein Sauerstoff/Argon-Gemisch und von oben n-Butan eingeleitet.
Wichtige  Parameter  hierbei sind die Einlasshohe des n-Butans, die

Stromungsgeschwindigkeit, die Temperatur und der Sauerstoffgehalt im Reaktor. Stellt
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sich im Reaktor ein stationdrer Zustand ein, so liegen zwei unterschiedliche Zonen vor. In
der oberen Zone (oberhalb des n-Butan-Einlasses) erfolgt die ODH von n-Butan mittels
Gittersauerstoff aus dem Katalysator. Diese Zone wird als Reaktionszone bezeichnet. In
der unteren Zone wird der Katalysator mit molekularem Sauerstoff reoxidiert. Dabei wird
der verbrauchte Gittersauerstoff wieder aufgefillt. Diese Zone wird als
Regenerationszone bezeichnet. Wenn die Reaktionsbedingungen ungunstig gewahlt
werden, kann es zu Koksablagerungen auf dem Katalysator kommen, welche in der
Regenerationszone abgebrannt werden. Trotz sorgfaltig gewéhlter Reaktionsbedingungen
finden immer noch Nebenreaktionen, wie die totale (Gleichung 2.9) oder partielle
(Gleichung 2.10) Oxidation von n-Butan statt. Dies liegt vor allem daran, dass Reaktions-
und Regenerationszone auf Grund des intensiven Partikelaustausches keinen scharfen

Ubergang verzeichnen und n-Butan und Sauerstoff nebeneinander vorliegen.
CiHio + 63 0, — 4C0, + 5H,0 2.9

C,Hyo + 20, — 4CO + 5H, 2.10

Besonders wichtig ist die Sauerstoffkonzentration. Ist diese zu groR, so gelangt mehr
Sauerstoff in die Reaktionszone. Dadurch kommt es zur totalen Oxidation des n-Butans.
Ist die Sauerstoffkonzentration zu niedrig, so kann verbrauchter Gittersauerstoff im

Katalysator nicht schnell genug aufgefillt werden, wodurch er an Aktivitat verliert.

2.2. Oxidative Dehydrierung (ODH)
Die oxidative Dehydrierung (ODH) von n-Butan zu 1,3-Butadien kann wie folgt

geschrieben werden:
Callio + 20, = C4Hy + Hy0 AHY = —11563 9/ 211

C4Hy+ 30, > CyHg+ Hy0 AHY = —13257 M/ 212

Die Reaktionen sind aufgrund der Bildungsenthalpie von Wasser exotherm. Aus diesem
Grund kann die ODH bei niedrigeren Temperaturen ablaufen. Zusétzlich liefert sie
geringere Ausbeuten an Crackprodukten [8]. Als Katalysator fur die ODH dienen
Ubergangsmetalloxide. Wahrend der Reaktion wird der Kohlenwasserstoff mittels
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Gittersauerstoff des Katalysators oxidiert. Dadurch wird das Ubergangsmetall selbst
reduziert. Das gewahlte Metalloxid muss demnach den leeren Gitterplatz und die fehlende
Ladung ausgleichen konnen. Dies ist besonders Ubergangsmetalloxiden maglich, da sie
uber viele stabile Oxidationsstufen verfligen. Die Ursache hierfur liegt in der nicht
vollstandig gefillten d-Schale. Nach der Reaktion kann es mit Hilfe von molekularem
Sauerstoff wieder reoxidiert werden. Als Support werden Aluminium- oder
Magnesiumoxid verwendet. Bekannte Ubergangsmetalloxide fiir die ODH sind u.a.
Vanadium [8], Molybdén [11] oder Chrom [6]. Der Mechanismus der ODH ist noch nicht
eindeutig geklart. Viele Forscher sind sich aber einig, dass die ODH nach einem
Mars-van-Krevelen Mechanismus ablduft [15]. Demnach interagiert das n-Butan-Molekill
im ersten Schritt mit der Oberflache des Katalysators. Dabei wird die CH-Bindung
aktiviert. Daraufhin kommt es zu einem Bindungsbruch der CH-Bindung, wodurch ein
Butly-Molekil und ein Wasserstoffatom auf der Oberflache adsorbiert werden. In der
darauffolgenden Eliminierungsreaktion entstehen ein Buten- und ein Wassermolekdl.
Dieses Buten kann nun weiter zu 1,3-Butadien reagieren. Die Regeneration des
Katalysators erfolgt mit molekularem Sauerstoff [15].
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2.3. Umsatz, Ausbeute und Selektivitit
Fur die Berechnung von Umsatz, Ausbeute und Selektivitdt wurden folgende Formeln
verwendet [13]:

e Umsatz X;:

Xi = —— 2.13

Xi: Umsatzgrad

nio: eingesetzte Stoffmenge

ni: umgesetzte Stoffmenge
e Ausbeute Yi:

Y, = MkoTmk Vi
el Njo Vi

214

Yki: Ausbeute an Komponente k

Nko, Nio: eingesetzte Stoffmenge an k bzw. i

nk: entstandene Stoffmenge an k

Vi, Vi: Stochiometrische Koeffizienten der Komponenten k und i

e Selektivitat Sk ;:

Ski= =~ 2.15

Sk,i: Selektivitat der Komponente k
Yk,i: Ausbeute der Komponente k

Xi: Umsatz an Komponente i
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2.4. Charakterisierungsmethoden

2.4.1. BET
Bei der BET wird die Menge eines adsorbierten Gases (meist Stickstoff) auf der festen
Oberflache in Abhéngigkeit vom Druck gemessen. Hierbei wird davon ausgegangen, dass
die Adsorption in Multilagen stattfindet. Der Effekt, der hierbei ausgenutzt wird, ist die
Physisorption des Stickstoffes auf der zu charakterisierenden Katalysatoroberflache. Aus
den erhaltenen Messdaten kann dann eine Adsorptions-Desorptions-lsotherme bestimmt
werden. Die BET-Messung findet unter Stickstoffkiihlung bei -196 °C statt. Mit Hilfe des
Zusammenhangs, dass die desorbierte Menge an N2 proportional zur Oberfl&che ist, kann

so die spezifische Oberfldche berechnet werden.

2.4.2. Rontgendiffraktion (XRD)

Bei dieser Methode werden Rontgenstrahlen an Atomen gebeugt. Die Wellenlédnge der
Rontgenstrahlung liegt dabei in GrofRenordnungen der Atomabstdnde in Kristallen
(10° m). Dabei wird ein Rontgenquant an der obersten Atomlage gebeugt, ein weiteres
an der zweiten Atomlage. Beide Rontgenquants besitzen dann beim Austreten einen
Gangunterschied. Es kommt zur konstruktiven (Signal) oder destruktiven (kein Signal)
Interferenz. Fur die Berechnung der Kristallstruktur dient dann die Bragg-Gleichung
(Gleichung 2.16) als Grundlage.

nd = 2d sin(0) 2.16
A: Wellenldnge des Rontgenstrahls
d: Netzebenenabstand
©: Beugungswinkel

n: Beugungsordnung (1, 2, 3,...)

18



3. Experimentelles

3.1. Katalysatorsynthese
Fur die Herstellung des Sr-Mo-V-MgO Katalysators wurden folgende Chemikalien

verwendet:

Chemikalie
Ammoniumheptamolybdat (NHz)sM07024:4H20
M = 1235,86 g/mol

Magnesiumoxid MgO
M = 40,32 g/mol

Ammoniummetavanadat NH4VOs
M = 116,98 g/mol

Strontiumnitrat Sr(NO3)2

M = 211,63 g/mol

Tabelle 1 Verwendete Chemikalien

Die Synthese des Katalysators erfolgte mittels Incipient Wetness Impregnation
(Trockenimprégnierung). Dabei werden die jeweiligen Metallsalze in einem
Losungsmittel gelost. Diese Losung wird dann tropfenweise auf den Support gegeben.
Aufgrund von Kapillarkrafte wird die Lésung in die Poren des Supports gezogen. Das
Losungsmittelvolumen sollte hierfir das Porenvolumen nicht tberschreiten, da sonst eine

Verschlammung des Katalysators eintritt.

Das Porenvolumen wurde experimentell bestimmt. Dazu wurden 0,5 g Magnesiumoxid
eingewogen und danach tropfenweise destilliertes Wasser hinzugegeben, bis das
Magnesiumoxid gesattigt war. Die bendtigte Wassermenge wurde wahrend der Sattigung

gewogen.

Porenvolumen

Magnesiumoxid MgO 0,590 cm®/g

Tabelle 2 Porenvolumen

Als Support wurden 50 g MgO eingewogen. Weiterhin wurden fur die Impréagnierung
1,928g NHsVO3 (0,0165 Mol, 3Gew.% V20s5), 6,8429g (NH4)sM07024-4H0
(0,0055 Mol, Atomverhdltnis Mo:Mg 1:32) und 0,604 g Sr(NOz)> (0,0029 Mol,
0,5 Gew.% Strontium) eingewogen. Diese Substanzen wurden in 30 g Wasser, unter

19



Zugabe von etwas Oxalsdure bei 50 °C, geldst. Danach erfolgte die Impréagnierung. Dazu
wurde die Losung tropfenweise auf den Support gegeben, sodass die Flissigkeit gut von
den Poren aufgenommen werden konnte. Anschlielend wurde der Katalysator tiber Nacht
bei 130 °C getrocknet und bei 720 °C fir acht Stunden kalziniert. Zum Schluss wurde der
Katalysator zerkleinert und gesiebt, um eine PartikelgrofRe zwischen 160-250 pum zu

erhalten.

3.2 Charakterisierung
Fur die Charakterisierung wurde ein XRD-Spektrum (X-Ray Diffraction) aufgenommen

und eine BET-Messung durchgefiihrt. Die spezifischen Oberflachen von gebrauchtem

und ungebrauchtem Katalysator sind in Tabelle 3 dargestellt.

Katalysator Spezifisch Oberflache [m?/g]
ungebraucht 13,57
gebraucht 38,65

Tabelle 3 Spezifische Oberflache des Katalysators
Auffallend ist, dass die spezifische Oberflache des ungebrauchten Katalysators kleiner ist,
als die des gebrauchten. Dies ist zumindest ungewdhnlich. Vermutlich verfugt der
gebrauchte Katalysator noch tber Koksablagerungen, da er nicht vollstandig reoxidiert
wurde, sondern unter optimalen Reaktionsbedingungen entnommen wurde.
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Abbildung 7 XRD-Spektrum des ungebrauchten Katalysators
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In Abb. 7 ist das XRD-Spektrum des ungebrauchten Katalysators dargestellt. Die rot
markierten Peaks stehen fiir das Magnesiumoxid. Eine genaue Zuordnung der anderen
Peaks ist nicht moglich. Weder Vanadiumoxid noch Molybdanoxid oder Mischspezien
konnten zugeordnet werden. Vermutlich handelt es sich um einen Mix aus vielen
verschiedenen Oxiden und Mischoxiden der drei enthaltenen Metalle. Strontium ist

aufgrund der geringen Beladung von 0,5 Gew.% im Spektrum nicht sichtbar.

3.3. Experimenteller Aufbau

Fur die Durchfihrung der Messungen wurde folgender experimenteller Aufbau

verwendet:
Thermofiihler
Druckmesser
"\\
Reakt Kihlun
eaktor
—& Brenner
Filter
GC
n-Butan
Ofen
(0]
Argon

Abbildung 8 Experimenteller Aufbau

Die Dosierung der Reaktionsgase erfolgte tGber Mass-Flow-Controller (MFC) der Firma
Bronkhorst. Wie bereits in Kapitel 2.2 erwéhnt, wurden die Gase an unterschiedlichen
Stellen im Reaktor eingespeist. Wéhrend Sauerstoff und Argon von unten eingeleitet
wurden, wurde n-Butan mittels Quarzglasrohr von oben in den Reaktor geleitet. Der
Reaktor bestand aus Quarzglas, um bei sehr hohen Temperaturen messen zu konnen. Er
wurde von der Firma QCS-Quarzglas GmbH mit einem Innendurchmesser von 28 mm
angefertigt. Am Boden des Reaktors befand sich eine Fritte des Typs O
(Porendurchmesser 160-250 pum). Insgesamt betrug die Hohe des Reaktors 400 mm mit

einem Reaktionsraum von 250 mm. Das Verbindungsstiick zur Kihlapparatur bestand
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ebenfalls aus Glas (Schliff NS14/23). Eine vergleichbare Darstellung des verwendeten
Reaktors ist in Abb. 2 gegeben. Der Reaktor wurde von auf3en von einem aufklappbaren
Heizofen der Firma HTM-Reetz GmbH umschlossen. Fir die Temperatursteuerung
wurde ein Regler des Typs OMRON E5CN-H verwendet. Zur Uberwachung der
Temperatur im Reaktor diente ein Thermoelement des Typs K. Ein weiteres
Thermoelement des gleichen Typs befand sich im Inneren des Ofens. Nach der Reaktion
wurde das Reaktionsgemisch gekihlt. Die Kuhlapparatur stammte ebenfalls von der
Firma QCS-Quarzglas GmbH und hatte eine Gesamtldange von 180 mm sowie eine
Neigung von 10 °. Auf diese Weise konnte das entstehende Wasser nicht zurlck in den
Reaktor flielen. Bevor die Gase anschliefend analysiert wurden, mussten sie mit
Glaswolle gefiltert werden, um zu verhindern, dass kleine Katalysatorpartikel in die
Analytik geraten und diese moglicherweise verstopfen. Anschlielend wurde der
Produktstrom in zwei Teile aufgeteilt. Wie in Abb. 7 gezeigt ist, stromt ein Teil des
Produktstroms dauerhaft in die Analytik, der andere Teil des Produktstroms wird mit
einer Brennerflamme verbrannt. Fur die Analyse der Gase wurde ein Gas Chromatograph
(Trace GC 1310) der Firma Thermo Fischer verwendet. Fir die Analyse wurden zwei
Kanéle verwendet. Kanal 1 dient zur Auftrennung von Hz, CO2 und CO. Die Gase
wurden mit einer zwei Meter langen Molsiebséule des Typs 5A aufgetrennt und
anschlieend mit einem WLD (Wéarmeleitfahigkeitsdetektor) quantifiziert. Methan ist als
einziger Kohlenwasserstoff ebenfalls in der Lage Uber eine solche Sdule abgetrennt zu
werden. Die restlichen Produkte wurden in Kanal 2 tber einer 50 m Aluminiumoxidséule

und mit einem FID-Detektor (Flammenionisationsdetektor) analysiert.

Der Druckmesser sorgte dafiir, dass der Druck in der Analytik nicht zu gro wurde, da

dies sonst die Ergebnisse beeinflusst und der GC schadet.

Der komplette Aufbau wurde auf drei Abzige unterteilt, da 1,3-Butadien kanzerogen

wirkt und Sauerstoff/n-Butan-Gemische explodieren kénnen.
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3.4. Durchfithrung der Messungen
Fur die Messungen wurden 37,5 g des Katalysators in den Reaktor gegeben. Danach
wurde mit Argon der Lockerungspunkt, wie in Kapitel 2.1 beschreiben, experimentell
bestimmt. Die minimale Flussgeschwindigkeit betrug dabei bei Raumtemperatur
625 ml/min. Dies entspricht einer Stromungsgeschwindigkeit von 17 mm/s. Die

ausgebildete Wirbelschicht hatte eine Héhe von ca. 11 cm.

Zunéchst wurde das Temperaturverhalten des Reaktors untersucht. Dazu wurde ein Fluss
von 300 ml/min, ein Sauerstoff/n-Butan-Verhaltnis von 2:1 (13 Vol.% : 6,5 VVol.%) und
eine Einlasshohe fur den n-Butaneinlass von 6 cm Uber dem Reaktorboden gewéhit. Die
Temperatur wurde dabei zwischen 480 °C und 600 °C variiert. AnschlieBend wurden
solange Proben mit der GC gezogen, bis der Reaktor im stationdren Zustand war. Die

erste Probe wurde jeweils nach 5 Minuten Reaktorlaufzeit gezogen.

Die Einlasshohe fir n-Butan wurde zwischen 0 cm und 9 cm Uber der Fritte variiert. Als
weitere Reaktionsparameter wurden eine Temperatur von 570 °C, ein Sauerstoff/n-Butan
Verhaltnis 2:1 (13 Vol.% : 6,5 Vol.%) und eine Flussgeschwindigkeit von 300 ml/min
gewahlt. Flr jede Einlasshéhe wurden neun Proben bei einer Gesamtlaufzeit von
125 Minuten gezogen. Auch hier wurde die erste Probe nach 5 Minuten Reaktorlaufzeit
genommen. Da der Katalysator vor allem bei niedrigen Einlasshohen stark zur Verkokung
neigt, konnte in diesen Fallen kein stationdrer Zustand erreicht werden. Aus diesem
Grund war es auch nétig nach jedem Versuchsdurchlauf den Katalysator zu reoxidieren

und so zu regenerieren.

Die Abhéangigkeit der Sauerstoffkonzentration wurde bei 570°C, einer
n-Butan-Einlasshéhe von  6,5cm  Uber dem  Reaktorboden und  einer
Stromungsgeschwindigkeit von 300 ml/min gemessen. Das Sauerstoff/n-Butan Verhaltnis
wurde von anfangs 6.5 Vol.% / 6.5 Vol.% (1:1) bis hin zu 17,5 Vol.% / 6.5 Vol.%.
(2,69:1) in Schritten von 1Vol.% variiert. Da der Katalysator flr niedrige
Sauerstoffkonzentrationen anfing zu verkoken, wurden immer neun Proben gezogen. Fur
hohere Sauerstoffkonzentrationen konnte im Reaktor ein stationdrer Zustand erreicht
werden. In diesem Fall wurden nicht alle neun Proben gezogen. Wie schon bei der
Messung der Einlasshohe wurde auch hier der Katalysator nach jeder abgeschlossenen

Messung reoxidiert.
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Fur die Untersuchung der Strdmungsgeschwindigkeit wurden die bisher optimierten
Parameter verwendet. Dazu zahlt eine Temperatur von 570 °C, eine n-Butan-Einlasshéhe
von 6.5 cm und eine Sauerstoffkonzentration von 12.5 Vol.%. Der VVolumenstrom wurde
anschlieend von 200 ml/min bis 350 ml/min in Schritten von 50 ml/min verandert.

Um eine weiterflihrende Optimierung der Versuchsparameter zu untersuchen, wurden
zusétzlich vereinzelte Messungen durchgefiihrt. Dazu zéhlten ein Volumenstrom von

250 ml/min und eine Temperatur von 580 °C.

Bei einem Volumenstrom von 250 ml/min, einer Temperatur von 570 °C und einem
Sauerstoffgehalt von 12.5 VVol.% wurden zwei Einlasshohen fir n-Butan (6.5 cm und
7 cm) verglichen. Daflir befand sich der Reaktor fir jeweils 80 Minuten in Betrieb.

Da schon bei den Temperaturmessungen gesehen wurde, dass die optimale
Betriebstemperatur zwischen 570 °C und 580 °C liegt, sollten noch einige Messpunkte fr
580 °C aufgenommen werden. Dabei wurde bei einem Volumenstrom von 250 ml/min,
einem Sauerstoffgehalt von 12.5 Vol.% die Einlasshohe flr n-Butan zwischen 6.75 cm
und 7.25cm variiert. Der Reaktor wurde wieder bis zu einem stationdren Zustand

betrieben.

Wie bereits erwahnt erfolge die Analyse der Produktzusammensetzung tber einen Gas
Chromatographen. Ein Beispielhaftes Chromatogramm mit den zugehdrigen
Peakbezeichnungen ist in Abb. 9 und Abb. 10 gezeigt. Die Reihenfolge der Peaks bleibt
durch alle Messungen hinweg gleich. Die Flache der Peaks ist hierbei proportional zur
Konzentration. Da der FID sehr sensitiv ist, konnte fiir die Kohlenwasserstoffe im ppm

Bereich gemessen werden.
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Abbildung 10 Beispielhaftes Chromatogramm einer GC-Probe (Kanal 1)
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4. Ergebnisse und Diskussion

4.1. Einfluss der Temperatur
In Abb. 11 ist der Einfluss der Temperatur auf den Umsatz an n-Butan, die Ausbeute an
1,3-Butadien und die Selektivitdt zu 1,3-Butadien dargestellt. Die optimale

Betriebstemperatur fir diesen Katalysator lag zwischen 570 °C und 580 °C.

100 —a— Umsatz n-Butan
90 J —s— 1,3-Butadien Ausbeute

X i —a— 1 3-Butadien Selektivitat
— 804

Z 704

X i

QO

© 60+

%) ]

2 50—

3 -

QDO

S 40 4

3 o

< 304

N i

& 204

£ i

- 10-

0 I ' I ' 1 ' I ' I ' I ' I
480 500 520 540 560 580 600
Temperatur [°C]

Abbildung 11 Temperatureinfluss auf Umsatz, Ausbeute und Selektivitat. Volumenstrom 300 ml/min,
Sauerstoff/n-Butan Verhéltnis 2:1, Einlasshdhe von n-Butan 6 cm Uber der Fritte

Deutlich zu erkennen ist, dass der Umsatz, die Ausbeute und die Selektivitat zunéchst fast
linear bis zu einer Temperatur von 570 °C ansteigen. Danach bleiben die jeweiligen
Werte bis zu einer Temperatur von 580 °C nahezu konstant. Erfolgt eine weitere
Temperaturerhéhung, so sinken Umsatz, Ausbeute und Selektivitat wieder. Bei hoheren
Temperaturen finden vermehrt die Totaloxidation und Partialoxidation von n-Butan statt.
Dies ist auch am Anstieg der Selektivitat und der Ausbeute von COx in Abb. 12 zu
erkennen. Die vermehrte Bildung von Crackprodukten bei héheren Temperaturen ist
malgeblich auf die erhdhte Reaktionsgeschwindigkeit bei groReren Temperaturen und die
Thermodynamik zurlickzufiihren. Ohne weitere Optimierung konnte bei 580 °C bereits
eine Ausbeute von fast 29 % 1,3-Butadien, ein n-Butan Umsatz von 65 % und eine
Selektivitat zu 1,3-Butadien von 45 % erzielt werden.
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Abbildung 12 Ausbeute/Selektivitat an COx, Crack-Produkten und Butenen in Abhangigkeit von der
Temperatur. Volumenstrom 300 ml/min, Einlasshéhe n-Butan: 6 cm Uber der Fritte,
Sauerstoff/n-Butan Verhéltnis 2:1

4.2. Variation der Einlasshohe fiir n-Butan
Abb. 13 veranschaulicht die Abhéngigkeit des n-Butan Umsatzes, der Ausbeute an
1,3-Butadien und der Selektivitat zu 1,3-Butadien von der n-Butan Einlasshdhe.
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Abbildung 13 Abhéangigkeit Umsatz/Ausbeute/Selektivitdt von der n-Butan Einlasshdhe.
Volumenstrom 300 ml/min, Temperatur 570 °C, Sauerstoff/n-Butan Verhéltnis 2:1



Am Anfang Verkokt der Katalysator sehr stark, da hier die Regenerationszone fir den
Katalysator noch zu klein ist. Zudem ist die Kontaktzeit mit dem Katalysator sehr lange,
wodurch die Verkokung begunstigt wird. Dies hat einen geringeren Umsatz an n-Butan
zur Folge und wirkt sich dementsprechend auch auf die Ausbeute und die Selektivitat von
1,3-Butadien aus. Mit steigender Einlasshéhe fir n-Butan vergréRert sich die
Regenerationszone fir den Katalysator. Damit kann verbrauchter Gittersauerstoff
schneller aufgefillt und verkokte Partikel durch molekularen Sauerstoff besser
freigebrannt werden, wodurch die Aktivitat wieder gesteigert wird. Bei einer Einlasshohe
von 6,5cm ist das Verhéltnis von Regenerationszone zu Reaktionszone flr die hier
verwendete Wirbelschichth6he optimal und die Selektivitdt und die Ausbeute von
1,3-Butadien am grofiten. Wird die Einlasshohe weiter erhoht, so verringert sich die
Reaktionszone. Aufgrund der geringeren Kontaktzeit in dieser Zone gehen Umsatz,

Ausbeute und Selektivitat wieder zurtick.

In Abbildung 14 sind Ausbeute und Selektivitidt von COy, Crackprodukten, Butenen und
1,3-Butadien in Abhangigkeit von der n-Butan Einlasshdhe dargestellt. Die Selektivitat zu
COx ist fir niedrige Einlasshohen besonders hoch. Liegt der n-Butan-Einlass
beispielsweise direkt auf der Fritte, verkokt der Katalysator besonders stark. Dadurch
kommt es vermehrt zur Total- bzw. Partialoxidation des n-Butans oder der bereits

abgeschiedenen Verkokung.
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Abbildung 14 Ausbeute/Selektivitdt COx, Crack-Produkte, Butene und 1,3-Butadien in Abhangigkeit
von der n-Butan-Einlasshéhe. Temperatur 570 °C, Sauerstoff/n-Butan Verhaltnis 2:1, Volumenstrom
300 ml/min

Die Selektivitat zu Crackprodukten und Butenen bleibt weitestgehend konstant. Die
Ausbeute an Crackprodukten wurde durch die Verkokung des Katalysators nicht
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beeinflusst. Vermutlich handelt es sich hierbei um eine Gasphasenreaktion. Ganz anders
sieht es bei den Butenen aus. lhre Ausbeute steigt mit der Einlassh6he an, bis zu einem
Optimum zwischen 5.5 cm und 7 cm Uber dem Reaktorboden. In diesem Bereich bleibt
sie fast konstant. Danach sinkt sie wieder aufgrund der geringeren Kontaktzeit.

Fur die gegebenen Betriebsparameter liegt die optimale Einlasshohe fir n-Butan bei
6,5 cm Uber dem Reaktorboden. Dies entspricht bei einer 11 cm groflen Wirbelschicht
einer Reaktionszone von 4,5 cm. Es konnte eine 1,3-Butadien Ausbeute von fast 30 % bei

einer Selektivitat von 45 % erreicht werden.

4.3. Einfluss des Sauerstoffgehalts
Abbildung 15 zeigt die Abhéngigkeit des n-Butan Umsatzes, der Ausbeute an
1,3-Butadien und der Selektivitat zu 1,3-Butadien von der Sauerstoffkonzentration im
Reaktor.
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Abbildung 15 Umsatz/Ausbeute/Selektivitdt in Abhéngigkeit von der Sauerstoffkonzentration.
Temperatur 570 °C, Volumenstrom 300 ml/min, Einlasshéhe n-Butan 6,5 cm Uber der Fritte

Anfanglich reicht die Sauerstoffkonzentration noch nicht aus, um den Katalysator in der
Regenerationszone von gebildeten Verkokungen frei zu brennen bzw. den verbrauchten

Gittersauerstoff wieder aufzufillen. Dies gelingt mit steigender Sauerstoffkonzentration
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immer besser, wodurch die Ausbeute an 1,3-Butadien und die zugehorige Selektivitét
steigen. Nach durchschreiten des Optimums bei 12.5 Vol.% Sauerstoff sinken Ausbeute
und Selektivitat wieder. Zwar kann der Katalysator fir hohe Sauerstoffkonzentrationen
wie oben beschrieben gut regeneriert werden, die Anteile der Total- und Partialoxidation
des n-Butans zu CO, und CO nehmen jedoch anhaltend zu. Dies erklart den stetigen
Anstieg des n-Butan Umsatzes und ist auch in Abb.16 an der Erhéhung der

COx-Ausbeute zu erkennen.
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Abbildung 16 Ausbeute/Selektivitdt von COx, Crack-Produkten, Butenen und 1,3-Butadien in
Abhéangigkeit von der Sauerstoffkonzentration. Temperatur 570 °C, Volumenstrom 300 ml/min,
Einlasshdhe n-Butan 6,5 cm Uber der Fritte

Waéhrend die Selektivitat zu Crack-Produkten einen leichten Abfall verzeichnet, nimmt
deren Ausbeute etwas zu. Welchen starken Einfluss das Sauerstoff/n-Butan-Verhaltnis
auf die Produktzusammensetzung hat, kann sehr gut anhand des sprunghaften Anstiegs
der Selektivitat zu 1,3-Butadien zwischen 7.5 Vol.% und 8.5 Vol.% illustriert werden.
Hierbei verzeichnet die Selektivitat einen Sprung von 6 %, die Ausbeute von 5 %. Grund
hierflr ist die vergrofRerte Regeneration des Katalysators durch besseres Aufflllen von
verbrauchtem Gittersauerstoff, da die Verkokung durch den nun in ausreichendem Male
vorhandenen Sauerstoff kompensiert wird.

Wie bereits erwahnt betrdgt die optimale Sauerstoffkonzentration 12.5 Vol.%. Dies
entspricht einem Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnis von 1,92:1. Mit den bisher optimierten
Betriebsparametern Temperatur, n-Butan-Einlasshohe und Sauerstoffkonzentration
konnte ein Umsatz von 64 %, eine 1,3-Butadien Ausbeute von 30 % und eine Selektivitat

zu 1,3-Butadien von 47 % erzielt werden.

30



4.4. Einfluss der Stromungsgeschwindigkeit

Die abgebildeten Messpunkte (Abb. 17) wurden im stationdren Zustand des Reaktors

gemessen.
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Abbildung 17 Umsatz/ Ausbeute/ Selektivitdt in Abhangigkeit vom Volumenstrom. Temperatur
570 °C, Sauerstoff/n-Butan Verhaltnis 1,92:1, Einlass n-Butan 6,5 cm tber der Fritte

In Abbildung 17 sind der Umsatz an n-Butan, die Ausbeute an 1,3-Butadien und die
Selektivitat zu 1,3-Butadien in Abhangigkeit von der Stromungsgeschwindigkeit gezeigt.
Hieraus wird deutlich, dass fir die gegebenen Versuchsparameter ein VVolumenstrom von
300 ml/min die hochsten Werte fiir Ausbeute und Selektivitit von 1,3-Butadien liefert.
Fur einen Volumenstrom von 200 ml/min kann sich die Wirbelschicht nicht richtig
ausbilden. Eine lange Kontaktzeit aufgrund des niedrigen Volumenstroms von
200 ml/min ermdglicht die hohen Werte fur Selektivitdt und Ausbeute. Fir einen hohen
Volumenstrom sinkt Ausbeute und Selektivitat wieder, da die Kontaktzeit abnimmt und
so weniger n-Butan dehydriert werden kann. Aullerdem spielen hier Verénderungen in
der Wirbelschicht eine wichtige Rolle, da die Blasenbildung zunimmt und sich einer
stoBenden Wirbelschicht annahert (Vgl. Abb. 3). Bei Raumtemperatur betragt der

Kontaktzeitunterschied bei einem Volumenstromunterschied von 50 ml/min etwa 1 s.
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Den grofiten Einfluss hat die Strémungsgeschwindigkeit auf die Bildung von COx und
1,3-Butadien, wéhrend Crackprodukte und Butene keine erkennbare Abhangigkeit von
der Stromungsgeschwindigkeit zeigen (Abb. 18). Fir kleine Volumenstrome liegen
Ausbeute und Selektivitdt von 1,3-Butadien immer uber den Werten fiir COx. Dieses
Verhalten kehrt sich fiir hohe Stromungsgeschwindigkeiten um. Grund hierfur ist auch

die geringere Kontaktzeit und eine vermehrte Blasenbildung innerhalb der Wirbelschicht.
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Abbildung 18 Ausbeute/Selektivitdt von COx, Crack-Produkte, 1,3-Butadien und Butene in
Abhéangigkeit vom Volumenstrom. Temperatur 570 °C, Sauerstoff/n-Butan Verhéltnis 1,92:1,
Einlasshdohe n-Butan 6,5 cm Uber der Fritte

Fur die gegeben Betriebsparametern (Temperatur: 570 °C, Oz/n-Butan-Verhéltnis: 1,92:1,
Volumenstrom 300 ml/min, Einlasshohe 6.5 cm) konnte so ein n-Butan Umsatz von
62 %, eine 1,3-Butadien Ausbeute von 31 % und eine Selektivitat zu 1,3-Butadien von
49,5 % erzielt werden.
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4.5.

Aus Abb. 19 wird deutlich, dass fiir die Einlasshohe von 6.5 cm nach 80 Minuten noch

Weiterfithrende Messungen

kein stationdrer Zustand erreicht wurde, was bei 7 cm n-Butan-Einlass der Fall war.
Zusétzlich liegen Ausbeute an 1,3-Butadien und Selektivitdt zu 1,3-Butadien nach

80 Minuten Reaktion bei 7 cm etwas Uber den Werten fir 6.5 cm (vgl. Tabelle 4)
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Abbildung 19 Vergleich Umsatz/Ausbeute/Selektivitdt von 6.5 cm und 7 cm n-Butan-Einlass bei
einem Volumenstrom von 250 ml/min, Temperatur 570 °C, 12,5 Vol. % O2

Einlasshohe fir Umsatz Ausbeute Selektivitat
n-Butan n-Butan [%0] 1,3-Butadien [%] 1,3-Butadien [%]
6.5cm 63,8 29,3 46,0

7cm 63,1 30,8 48,9

Tabelle 4 Vergleich Umsatz/Ausbeute/Selektivitat fir 6.5 cm und 7 cm n-Butan-Einlass bei einem
Volumenstrom von 250 ml/min, Temperatur 570 °C, 12,5 Vol.% Oz

Aufgrund des geringeren Volumenstroms ist der Austausch der Katalysatorpartikel
zwischen den beiden Zonen geringer als bei einem Volumenstrom von 300 ml/min.
Zusétzlich dndert sich auch die Kontaktzeit in den jeweiligen Zonen. Dadurch verschiebt
sich auch das optimale Verhaltnis zwischen Regenerations- und Reaktionszone im
Reaktor.
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Abbildung 20 zeigt den Vergleich zwischen einer Betriebstemperatur von 570 °C und

580 °C. Unverandert bleiben dabei der Volumenstrom wvon 250 ml/min, der

Sauerstoffgehalt von 12.5 Vol.% und die n-Butan-Einlasshéhe von 7 cm. Durch einen

Temperaturunterschied von 10 °C bei 7 cm n-Butan-Einlass konnte 1 % mehr Ausbeute

an 1,3-Butadien erzielt werden. Gleichzeitig blieb die Selektivitat zu 1,3-Butadien fast

gleich.
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Abbildung 20 Vergleich Umsatz/Ausbeute/Selektivitat fir 570 °C und 580 °C. Parameter: 12.5 Vol.%

02, 7 cm n-Butan-Einlasshéhe, Volumenstrom 250 ml/min
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4.6. Optimale Betriebsbedingungen

Von allen durchgefiihrten Messungen zeigte die Messung mit einem Volumenstrom von
250 ml/min, einer Temperatur von 580 °C, einer n-Butaneinlasshohe von 7 cm Uber dem
Reaktorboden und einem Sauerstoff/n-Butan-Verhéltnis von 1.92:1
(12.5 Vol.% / 6.5 Vol.%) im stationdaren Zustand mit fast 32 % den hdchsten Wert fiir die
Ausbeute an 1,3-Butadien. Auch beste Selektivitat zu 1,3-Butadien mit 48.5 % und des
Umsatzes an n-Butan von 65 % bestdtigen die optimalen Betriebsbedienungen. Die
Ausbeute an Butenen bleibt mit insgesamt 5 % niedrig. In Abb. 21 sind die Ausbeuten der
einzelnen Butene aufgefiihrt. Die Crackprodukte erzielen eine Ausbeute von 3.6 %. Bei
diesen ist das Hauptprodukt Ethylen.

Il Crack-Produkte
I Trans-Buten
Il 1-Buten

I iso-Buten

I cis-Buten
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Abbildung 21 Ausbeute an Crack-Produkten und einzelner Butene bei optimalen

Betriebsbedingungen. Temperatur 580 °C, Volumenstrom 250 ml/min, Sauerstoff/n-Butan Verhaltnis
1,92:1, Einlasshdhe fir n-Butan 7 cm Uber der Fritte
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Abbildung 22 zeigt den zeitlichen Verlauf von Umsatz an n-Butan, Ausbeute an
1,3-Butadien und Selektivitat zu 1,3-Butadien unter optimalen Betriebsbedingungen.
Dabei ist deutlich zu erkennen, dass der Reaktor schon nach 20 Minuten im stationdren

Zustand war.
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Abbildung 22 Umsatz/Ausbeute/Selektivitat unter optimalen Betriebsbedingungen. Temperatur
580 °C, Volumenstrom 250 ml/min, Sauerstoff/n-Butan Verhéaltnis 1,92:1, Einlasshdéhe fir n-Butan
7 cm Uber der Fritte

Unter den optimalen Betriebsbedingungen konnte eine Selektivitat zu dehydrierten
Cs-Verbindungen von 56 % und eine entsprechende Ausbeute von 37 % erreicht werden.
J. Soler et al. [10] erreichten eine Selektivitdt an dehydrierten Cs-Verbindungen von
52.4 % im TZFBR-Modus. Damit zeigt der hier untersuchte Katalysator hohere Werte.
Interessanter ist allerdings die Betrachtung der Selektivitdt und der Ausbeute von
1,3-Butadien. Hier wurde in der uns zuganglichen Literatur nach unserem besten Wissen
eine maximale Selektivitat zu 1,3-Butadien von 44.4 % im TZFBR-Modus erreicht [10].
Dabei wurde ein V2,0s/MgO Katalysator verwendet. Ein MoO3/MgO Katalysator konnte
im TZFBR-Modus eine Selektivitidt zu 1,3-Butadien von 43 % und eine Ausbeute von
29,5 % erreichen [11]. Allerdings ist der Katalysator thermisch gealtert, sodass die
Ausbeute von 29,5% nicht gehalten werden konnte. Auch andere Arbeiten liefern
geringere Selektivitdten zu 1,3-Butadien [8, 16]. Damit zeigt der Sr-Mo-V-MgO
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Katalysator dieser Arbeit bessere Ergebnisse fur die Ausbeute und Selektivitdt von
1,3-Butadien.

Weiterhin untersuchten J. Soler et al. [10] und M.L. Pacheco et al. [11] das gemeinsame
Einleiten der Reaktionsgase in den Reaktor. Hierbei konnte gezeigt werden, dass
Selektivitdt und Ausbeute der gewilinschten Produkte deutlich unter den jeweiligen
Werten im TZFBR-Modus lagen. Verbrauchter Gittersauerstoff kann im TZFBR-Reaktor
in der Regenerationszone durch molekularen Sauerstoff wieder aufgefullt werden.
Zusétzlich konnen verkokte Partikel freigebrannt werden. Dadurch ist bei sorgsam
gewahlten Betriebsbedingungen eine sehr gute Katalysatorregeneration gesichert. Bei
einem gemeinsamen Einleiten der Reaktionsgase gelingt dies weniger gut. Dies stellt

einen deutlichen Vorteil des Reaktorkonzeptes heraus.
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5. Zusammenfassung

Aufgrund des wachsenden Bedarfs an 1,3-Butadien und der Umstellung vieler
Steamcracker auf leichte Kohlenwasserstoffe an Stelle von Naphtha werden verstarkt
Alternativen zu Herstellung von 1,3-Butadien gesucht. Im Rahmen dieser Arbeit wurde
hierfir ~ die  oxidative Dehydrierung (ODH) wvon n-Butan in  einem
Zwei-Zonen-Wirbelschicht-Reaktor ~ (TZFBR)  untersucht.  Dafir  wurde ein
Sr-Mo-V-MgO Katalysator (0,5 Gew% Sr, Atomverhéltnis Mo:Mg 1:32, 3 Gew.% V20s)
synthetisiert. Anschlielend wurde er auf eine PartikelgréRe von 160-250 um gebracht
und mit Hilfe von BET und XRD charakterisiert. Durch Ver&nderung verschiedener
Reaktionsparameter wurden die optimalen Betriebsbedingungen erforscht. Dabei wurde
der anfallende Produktstrom nach der Reaktion abgekihlt und dessen Zusammensetzung
mit Hilfe einer GC analysiert. Es konnte gezeigt werden, dass der verwendete Katalysator
durchaus fur die Synthese von 1,3-Butadien geeignet ist. Unter optimalen
Betriebsbedingungen konnte im stationdren Zustand ein n-Butan Umsatz von 65 %, eine
Selektivitat zu 1,3-Butadien von 48.5 % und eine Ausbeute an 1,3-Butadien von fast
32 % erzielt werden. Damit Ubersteigen diese Werte die fiir andere Katalysatoren in der
Literatur [8, 10, 11, 16].

Es hat sich gezeigt, dass der TZFBR ein vielversprechendes Reaktorkonzept fiir die ODH
darstellt.  Besonders vorteilhaft  hierbei sind die vielen  optimierbaren
Betriebsbedingungen, wie die Temperatur, das Sauerstoff/n-Butan Verhéltnis, die
Stromungsgeschwindigkeit und die Einlasshohe fir n-Butan. Durch ausreichende
Erforschung kann so ein Maximum an Ausbeute und Selektivitit von 1,3-Butadien erzielt
werden. AulRerdem bietet der TZFBR die Mdglichkeit Reaktion und Regeneration des
Katalysators in einem Reaktor durchfuhren zu kénnen. Dies steigert die Produktivitat des
Reaktors und kann die Anschaffungskosten reduzieren. Dennoch gibt es bei diesem
Reaktorkonzept immer noch Optimierungsbedarf. Hier spielen vor allem der Abrieb und
Austrag der Partikel und das Problem der Korrosion des Reaktors im technischen
MaRstab eine Rolle.

Weiterfihrend konnten nun noch andere Katalysatoren untersucht werden, um die
Ausbeute an 1,3-Butadien weiter zu steigern. Interessant wére auch die Untersuchung des
Katalysators in einem grofReren Reaktor. Dadurch konnten eventuell wichtige Aussagen

uber ein scale-up getroffen werden, um eine Realisierung im GrofRtechnischen Malistab
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zu ermoglichen. Doch bevor es zu einer industriellen Anwendung kommt, mussen in den
genannten Bereichen noch einige Untersuchungen und Optimierungen stattfinden. Alles
in allem scheint ein wirtschaftliches Verfahren zur ODH von n-Butan in einem TZFBR

maoglich.
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