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Die Selektivitit und Ausbeute gewiinschter intermedidrer Produkte ist oft thermodynamisch und kinetische begrenzt.
Alternative Synthese- und Prozessfithrungen sind nétig und gewinnen vor dem Hintergrund der Rohstoff- und Energie-
wende zusidtzlich an Bedeutung. Jiirgen Caro hat hierzu systematisch Pionierarbeit in Form der membranunterstiitzten
Reaktionslenkung und Prozessintensivierung geleistet. In diesem Beitrag wird eine hierarchische Betrachtung membran-
unterstiitzter Reaktionsprozesse auf den drei Ebenen Katalysator, Reaktor und Prozess vorgestellt. Zur Illustration werden
vier heterogen katalysierte Selektivoxidationen analysiert. Die Reaktionskinetik nimmt dabei eine Schliisselrolle ein, um
durch membranunterstiitzte Reaktionsfithrung optimale Konzentrationsprofile einzustellen. Durch die abschlieflende
Betrachtung der gesamten Prozessebene inkl. Riickfiihrungsstrategien wird das signifikante Verbesserungspotenzial mittels
Membranreaktoren aufgezeigt.
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Potential of Membranes for Process Intensification of Selective Oxidations on Catalyst, Reactor
and Total Process Level

Selectivity and yield of desired intermediate products are of often limited by thermodynamics and reaction kinetics. Alterna-
tive syntheses and processes are gaining in importance against the background of sustainable material and energy use. Jiirgen
Caro has systematically pioneered membrane-assisted reaction control and process intensification. This paper presents a
hierarchical study of membrane-assisted reaction processes on the three levels catalyst, reactor and process. For illustration,
four heterogeneously catalyzed selective oxidations are considered. It is shown that the reaction kinetics plays a key role
adjusting optimal concentration profiles by membrane-assisted reaction control. Finally, by considering the total process

level, including feedback strategies, the significant potential for improvement using membrane reactors is demonstrated.
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Einfiihrung und lllustration des
Selektivitats-Umsatz-Problems

In der chemischen Industrie sind mehr als 30000 Spezial-
chemikalien verfiigbar, die aus ca. 300 chemischen Zwi-
schenprodukten industriell hergestellt werden [1]. Lediglich
20 einfach aufgebaute Grundchemikalien, wie Ethen, Pro-
pen, Butan, Methanol etc., bilden hierfiir die Basis. Zur
Produktsynthese wurden zahlreiche, jeweils spezifische
Reaktortypen entwickelt und optimiert. Trotz intensiver
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Bemiihungen in der Reaktionstechnik [2, 3] bestehen jedoch

weiterhin die folgenden vier grundlegenden Probleme:

1) Die Reaktionsgeschwindigkeiten chemischer Reaktionen
sind fiir eine wirtschaftliche Nutzung oft zu gering.

2) Erreichbare Umsitze sind oft thermodynamisch limi-
tiert.

3) In Reaktionsnetzwerken sind die Selektivititen und
Ausbeuten zu gewiinschten Zielprodukten begrenzt.

4) Die mit der Durchfithrung verbundene Energieeffizienz
ist nicht ausreichend.

In Anbetracht dieser offenen Probleme wurden in den
letzten Jahrzehnten zahlreiche neue Ansitze und innovative
Reaktorkonzepte vorgeschlagen und entwickelt [3-7]. Ein
breit und intensiv erforschtes Konzept zielt dabei auf den
Einsatz von Membranen, um Komponenten selektiv aus
Reaktionsraumen zu entfernen (,,Extraktor®) oder in den
Reaktionsraum zu dosieren (,,Distributor®). Weiterhin wur-
de die Moglichkeit entwickelt, katalytisch aktive Membra-
nen einzusetzen (,,Kontaktor).

Zur Entwicklung von Membranreaktoren hat insbesonde-
re Jiirgen Caro mit seiner Arbeitsgruppe und in zahlreichen
Kooperationen durch systematische Forschung wesentliche
Beitrage geleistet. Hier sei lediglich auf einige seiner wesent-
lichen Ergebnisse hingewiesen. So konnte er u.a. zeigen,
dass durch den Einsatz dichter Palladium-Membranen
beim Steamreforming ein gezielter Abzug von gebildetem
H, moglich ist [8] sowie durch Einsatz von O,-selektiven
Perowskitmembranen in Partialoxidationen die Selektivitdt
beziiglich der Bildung von Intermediaten [9-17] signifikant
erhoht werden kann.

Jurgen Caro hat sich weiterhin intensiv dem Einsatz von
Zeolithmembranen zur Prozessintensivierung in Mikro-
membranreaktoren und mikrostrukturierte Membranreak-
toren gewidmet. Betrachtet wurden beispielsweise die selek-
tive Abtrennung von Wasser, Wasserstoff, Alkohol, p-Xylol
sowie die aktuell so breit untersuchte Problematik der
CO,-Abtrennung [14, 18]. In den neuesten Arbeiten wur-
den die Synthese von Dimethylether aus Methanol [19] und
die Aufreinigung von H, [20] untersucht, die von grofler
Bedeutung fiir den bevorstehenden Energie- und Rohstoff-
wechsel sind. Erwdhnt seien auch Untersuchungen zur
membranbasierten Aufreinigung von Antibiotika, welche
die Breite der Arbeiten von Jirgen Caro aufzeigen [21]. In
einem Ubersichtsartikel gab Caro unter dem Titel ,,Quo
Vadis, MOF?“ [22] einen Uberblick iiber Membranentwick-
lungen in der letzten 30 Jahren und zum Entwicklungsstand
von metal organic frameworks (MOFs).

Die Problematik begrenzter Selektivititen und Ausbeuten
stellt fiir den Fall des Vorliegens komplexer Reaktions-
netzwerke eine besonders schwierige Aufgabe dar. Liegen
mehrere Parallel- und Folgereaktionen vor, in denen z. B.
aus einem wertvollen Reaktanden (A) aufler dem ge-
wiinschten Zielprodukt (C) auch unerwiinschte Nebenpro-
dukte (NP) gebildet werden, spielt neben der gewtinschten
Maximierung des Umsatzes des Reaktanden (X,) die Steue-
rung der Reaktionen in die gewiinschte Richtung eine ent-
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scheidende Rolle. Bei giinstiger Reaktionsfithrung kann eine
Produktion von Nebenprodukten und damit ihre aufwendi-
ge und kostenintensive Abtrennung vermieden und damit
zur Nachhaltigkeit beigetragen werden [23]. Eine Verschal-
tung von Reaktor und Trennapparat ist in Abb. 1 illustriert.

A—C — NP
A— NP
Reaktor Trennung
C 4 XA \\\ C
A—c N g
e S Sc \\_.
I l NP
Recycling A «—3

Abbildung 1. Rohrreaktor mit nachgeschalteter Trenneinheit
und Reaktandenruckfuhrung.

Laufen, wie in Abb.1 dargestellt, simultan eine Folge-
(A—>C—>NP) und eine unerwiinschte Nebenprodukte
bildende Parallelreaktion (A — NP) ab, ist eine an die Reak-
tionskinetik angepasste optimale Konzentrations- und Tem-
peraturfithrung zur Maximierung der Selektivitdt/Ausbeute
zu realisieren [3]. Lisst sich das in Abb.1 gebildete
gewtinschte Produkt C kostengiinstig vom Ausgangsstoff A
abtrennen, kann ein niedriger Umsatz verbunden mit
einem hohen Riicklauf von A attraktiv sein. Der Umsatz ist
dann von untergeordneter Bedeutung und vor allem die
Selektivitdt ist zu maximieren, um die zugefithrten Roh-
stoffe effizient zu nutzen.

Selektiv- bzw. Partialoxidationen unterliegen dem klassi-
schen Selektivitats-Umsatz-Problem, die Hodnett [24] fiir
die Oxidation einer groflen Zahl kurzkettiger Kohlenwasser-
stoffe (u.a. Alkane zu Alkenen) diskutiert. Weitere Beispiele
interessanter Selektivoxidationen zu technisch bedeutsamen
aktivierten Olefinen und Oxo-Produkten geben [16, 25-30].
Ziel ist es, eine maximale Selektivitit an gewiinschten inter-
medidren Produkten (z.B. Alkene) zu realisieren. Die
Selektivitdt ist jedoch begrenzt (Abb.2), da Parallel- und
Folgeoxidationsreaktionen simultan ablaufen. Die uner-
wiinschten Nebenprodukte (Kohlenstoffoxide) reduzieren
die Zielproduktselektivitdt (Sc), wie Abb. 1 fiir Komponente
C mit einem typischen Intermediatverhalten illustriert. Pro-
zessziel ist es, moglichst nahe an die rechte obere Ecke des
in Abb.2 dargestellten Selektivitits-Umsatz-Diagramms
heranzukommen (dream corner). Dies ist charakterisiert
durch einen Umsatz und eine Selektivitit von 100 %. Die
unterhalb der Kurve liegende attainable region ist explizit
von der Reaktionskinetik abhéngig [31, 32].

Vor dem Hintergrund des beschriebenen Selektivitéts-/
Ausbeuteproblems ist eine Steigerung von Umsatz und
Selektivitit ein essenzielles Thema im Sinne der Nachhaltig-
keit. Erfolgreich entwickelte neue Katalysatorsysteme sind
u.a. in [5] dargestellt. Eine Alternative/Ergidnzung zur Kata-
lyse stellt im Hinblick auf die Steigerung von Selektivitat
und Ausbeute die Entwicklung besserer Reaktoren fiir
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Abbildung 2. Selektivitats-Umsatz-Plot.

gegenwartig verfligbare, langzeitstabile Katalysatorsysteme

dar. Hierfiir ist ein Verstindnis der Reaktionskinetik von

essenzieller Bedeutung, um die lokalen Konzentrations-

und Temperaturprofile im Reaktor, aber auch innerhalb des

Gesamtprozesses durch Riickfithrungsstrategien in geeigne-

ter Weise zu steuern. Eine systematische Erarbeitung von

Verbesserungsvorschlagen fiir das skizzierte Selektivitats-/

Ausbeuteproblem ist, wie in Abb. 3 veranschaulicht, auf drei

aufeinander aufbauenden Ebenen moglich:

1) Katalysatorebene: Selektivititsverbesserung durch ande-
re Katalysatoren

2) Reaktorebene: Beeinflussung der Selektivitdt durch ge-
zielte Eduktdosierung

3) Prozessebene: Beeinflussung der Selektivitdt durch Recyc-
lingstrategien

Auf jeder Ebene besteht das Potenzial zur Steigerung von
Umsatz und Selektivitat.

Im Folgenden wird zunichst kurz auf die Katalysatorebe-
ne eingegangen. In Hinblick auf die Reaktorebene werden
dann Konzepte zur verteilten Dosierung in Membrandistri-
butoren untersucht (Abb. 3). Dabei kann neben etablierten
mehrstufigen Temperaturfithrungsstrategien ein lokal oder
tempordr steuerbarer Stoffstrom einer Komponente i (j;) als
zusitzlicher Freiheitsgrad genutzt werden [3, 32].

Bei abschlieflender Betrachtung des Gesamtprozesses er-
offnet sich dann auf Prozessebene die zusitzliche Moglich-
keit, die Selektivitat durch Recyclingstrategien weiter zu be-
einflussen. Eine kontinuierliche, verteilte Riickfithrung
nicht konvertierter Reaktanden gestattet, die im Reaktor
vorliegenden Konzentrationsprofile zielgerichtet zu beein-
flussen. Durch Einstellung des Riicklaufverhaltnisses und

der Konzentrationen der Komponenten im Riicklaufstrom
entstehen neue Freiheitsgrade. Dabei konnen Konzentra-
tionsbeeinflussungen der lokalen Reaktionsgeschwindig-
keiten verstarkt werden, die sich durch eine alleinige Opti-
mierung des Reaktionssystems auf Katalysator- oder
Reaktorebene nicht realisieren lassen.

2 Bilanzen und Selektivitaten

Kenntnisse zu den Reaktionsgeschwindigkeiten sind wichtig
zur Quantifizierung des Ablaufs chemischer Reaktionen
[7,23,33,34]. Sie konnen durch den Katalysator, die Tem-
peratur und die Konzentration im Sinne der gewiinschten
Reaktion positiv beeinflusst werden. Die zeitliche bzw. ort-
liche Anderung der Stoffmenge n; von Komponente i bzw.
einem gewiinschten Produkt und damit dessen Selektivitit
auf Katalysatorebene kann durch die Art und Menge eines
Katalysators sowie auf den Reaktor- und Prozessebenen
durch die Temperatur und die Konzentrationen an Edukten
und Produkten beeinflusst werden. Letzteres kann durch
Dosierungen mittels Membrandistributoren mit j;** ent-
lang der Reaktionskoordinate (Ort, Verweilzeit) realisiert
werden. Diese wird im letzten Term der folgenden Stoft-
bilanz erfasst:
M
dny = Mgat Zvijrj,mkat(’rv ) + P (T, ny)
=1

dr (1)

. A . .
mit r:fvz, i=1,j=1

Um den Einfluss der Stoffmengendnderung gewtinschter
und unerwiinschter Reaktionen in komplexen Parallel-/Fol-
gereaktionsnetzwerken mathematisch zu quantifizieren, ist
neben der typischerweise verwendeten, fiir das Reaktorende
(z = L) geltenden integralen Selektivitdt (Gl.(2)) die Be-
trachtung einer differentiellen Selektivitdt (Gl. (3)) hilfreich.
Durch Sgi¢ wird der Einfluss aller M lokalen Reaktionsge-
schwindigkeiten an jedem Punkt im Reaktor bewertet und
somit einer Optimierung zugénglich gemacht. Die differen-
tielle Selektivitdt entspricht dem Verhaltnis der Brutto-
bildungs- zur Bruttoverbrauchsgeschwindigkeit des ge-
wiinschten Produktes bzw. des eingesetzten Edukts. Fir j
Reaktionen gilt:

’;lProdukt ( _VEdukt) (2)
=0 "
nlzsdukt - nEdukt)VProdukt

SProdukt(z = L) = (

(Membran-)Reaktor Trennung
1. Katalysatorebene \ N
Edukte =g ° ® / AN
diskret o] K% 90 %b g N

kontinuierlich
p—— Ji

Komplexitit -

2. Reaktorebene

Recyclestrom

Zielprodukt
Nebenprodukte

3. Prozessebene

Freiheitsgrade

Abbildung 3. lllustration von Mdglichkeiten der
Beeinflussung des Reaktionsverlaufs auf der Kataly-
sator-, der Reaktor- und der Prozessebene.
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M erreichbare Alkenselektivitit. Weiterhin reduzieren die
2 Vproduktj(2) unerwiinschten Folgereaktionen, r3-rs, die Selektivitdt am
Saiff produkt (2) = BV A— (3) gewilnschten Intermedidrprodukt Ethen bzw. Propen.

> (—Edulaj)7i(2)
j=1

Sair ist damit von der temporédr bzw. lokal vorhandenen
Konzentration und der Temperatur im Reaktor abhingig
und daher eine Zustandsfunktion, deren Anderung entlang
der Reaktionskoordinate (Linge L) durch die Reaktions-
geschwindigkeiten definiert ist.

3 Beeinflussung der Selektivitat auf
Katalysatorebene

Hier berichten wir kurz iiber eigene Ergebnisse der Unter-
suchung der heterogen katalysierten oxidativen Dehydrie-
rung (ODH) und der Partialoxidation (POX). Durch die
aktive Doppelbindung gehort Propen neben Ethen zu den
bedeutendsten Primirprodukten in der Petrochemie und ist
Ausgangsstoff fiir eine Vielzahl organischer Verbindungen,
insbesondere fiir Kunststoffprodukte [23]. Gegenwirtig
wird grofitechnisch kein Verfahren zur oxidativen De-
hydrierung realisiert. Konventionelle Cracker der Erdol-
raffinerien produzieren Ethen und Propen noch wirtschaft-
licher und in groflen Mengen, z.B. aus Naphtha [35]. Im
Sinne der Nachhaltigkeit und Substitution der petrochemi-
schen Rohstoftbasis gewinnen gegenwirtig alternative Ver-
fahren erheblich an Bedeutung [36].

Die in Abb.4 illustrierten Reaktionsnetzwerke fiir die
ODH von Ethan und Propan entsprechen in ihrer Struktur
simultan ablaufenden Parallel- und Folgereaktionen und
sind beziiglich der Nebenproduktbildung iiberschaubar.
Eine theoretische Betrachtung auf Reaktor- und Prozess-
ebene als Modellsysteme wird somit signifikant vereinfacht
[37] und eine Ubertragbarkeit auf weitere Selektivoxidatio-
nen ist gegeben [29, 38-45]. Das Reaktionsnetzwerk fiir die
ODH von Ethan (Abb.4a) wurde in detaillierten kineti-
schen Laborstudien in [37, 46-49] ermittelt. Das Reaktions-
netzwerk der ODH von Propan in Abb.4b) ist an Unter-
suchungen von [50,51] mit vergleichbaren Katalysatoren
angelehnt und konnte durch eigene Studien bestdtigt wer-
den [6, 38, 41, 47, 49]. In allen Reaktionen tritt Sauerstoff
als Reaktand auf. Bei der gewiinschten Reaktion, r;, handelt
es sich um eine Selektivoxidation des Alkans zum ge-
wiinschten Alken [24]. Die Parallelreaktion, r,, limitiert die

Zum gewlnschten Intermediat Propen fiihrt simultan die
endotherme thermische Dehydrierung ;. Letztere wird
durch Anwesenheit von Sauerstoff thermodynamisch ge-
hemmt, d.h. ein signifikanter Einfluss liegt erst bei hoher
Temperatur bzw. Sauerstoffmangel vor [51]. Nach Abb. 4 ist
Reaktion r; durch einen reversiblen Mechanismus be-
stimmt. Die Reaktion r; ist nach [36] hoch selektiv fiir
Propen. So besitzt die ODH von Propan eine wirtschaftliche
Applikation.

Ziel einer lokalen Steuerung der Reaktionsgeschwindig-
keiten r(t, z) ist es, moglichst viel Alkan umzusetzen, um
das in Abb.1 geschilderte Trennproblem zu minimieren
und die Selektivitit auf Katalysatorebene gleichzeitig zu
maximieren, und so Nebenprodukte wie CO/CO, zu redu-
zieren. Folglich ndhert man sich der dream corner im Selek-
tivitdts-Umsatz-Diagramm in Abb.2 an. Vor diesem Hin-
tergrund ist die Identifikation eines Katalysators mit hoher
Selektivitdt essenziell. Die Identifikation eines Katalysators
mit maximaler Selektivitdt/Aktivitit erfolgt am Modell-
system der ODH von Ethan und wird auf Propan iibertra-
gen. In Abb. 5 sind die Selektivitits-Umsatzdiagramme fiir
die Ubergangsmetalloxide V, Fe, Cr, und Mn sowie fiir den
undotierten Triger y-Al,O; als Ergebnis von Aktivitdtsmes-
sungen dargestellt [6,37]. Die hochste Performance wird
fiir das Ubergangsmetalloxid V (Abb.5a) beobachtet und
fiir die weiteren Betrachtungen auf Reaktor- und Prozess-
ebene als geeignetes System ausgewdhlt. Der reine Trager
y-ALO; katalysiert bei T > 500 °C unabhingig die Total-
oxidation durch die Parallelreaktion 2. Der Selektivitit zum
Zielprodukt sind somit Grenzen gesetzt. Da in der Reak-
tion 2 aber stochiometrisch mehr Sauerstoff als in der ge-
wiinschten Reaktion der Ethenbildung benotigt wird, ist
durch Absenkung der lokalen O,-Konzentration durch eine
geeignete Reaktionsfilhrung mittels Membrandistributoren
auf Reaktor- bzw. Prozessebene eine Steigerung der Selekti-
vitdt gegeben, die in den Folgekapiteln diskutiert werden
soll.

Mit der Auswahl von Vanadium als aktives Ubergangs-
metall stellt dessen Dotierungsgrad einen weiteren Frei-
heitsgrad dar. V,0Os ist unzureichend aktiv. Bei geringen
Beladungen kommt es zur Ausbildung von 2D-Vanadat-
Mono-Schichten, die sich durch eine hohe Dispersion an V
bzw. eine hohe katalytische Aktivitit auszeichnen, wihrend
eine sehr hohe Dotierung mit V (grofler 6) Agglomerate

a) Edukt Edukt
C,Hg v C;Hyq
3 T
0 Yo, o / \5‘62
Tia
0,50,
gewiinscht C H4 gewiinscht C3H . Co,
H,0 %
I3 / v Abbildung 4. Reaktionsnetzwerk der oxi-
05 o, 30, co H, dativen Dehydrierung von a) Ethan [37]

und b) Propan nach [47, 48, 51]
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£ 90 1,4 % Fe £
= 51,5%Cr po
f*g 40 A 41,6 % Mn E 404 T14%V
£ b a24%V
2 = . N
2 204 2 20 848%V Abbildung 5. Selektivitat Ethen vs.
=95%V Umsatz Ethan bei a) Variation des
0 0 : : : : aktiven Metalloxids und b) Varia-
0 10 20 30 40 0 10 20 30 40 50 tion des V-Gehalts. Parameter:

Umsatz Ethan in %

Umsatz Ethan in %

xcane’ = 0,7 %, x02° = 0,35 %,
Rest No, W/F = 75kgsm™.

mit 3D-V,0s-Kristallen katalytisch geringerer Aktivitat
ausbildet [6,52,53] (Abb.5b). Mit steigendem V-Gehalt
steigt der Ethanumsatz von 1,4 % auf 4,8 % an, wéihrend er
bei 9,5 % V bereits unterhalb dessen von 1,4 % liegt. Korres-
pondierend zur Umsatzerhéhung mit steigender V-Dotie-
rung sinkt die Ethenselektivitdt fiir 2,4-9,5 % V. Eine Dotie-
rung mit 1,4% V fithrt zu einem hohen Dispersionsgrad
bzw. hoher katalytischer Aktivitit und wird fir die Betrach-
tung der Reaktor- und Prozessebene mit Recycling als
Modellkatalysator ausgewdhlt.

4 Beeinflussung der Selektivitat durch
Dosierung auf Reaktorebene

Im Folgenden soll ausfithrlicher die Erhéhung der Selekti-
vitit auf Reaktorebene durch gezielte Einstellung lokaler
Konzentrationsprofile unter Verwendung von Membranen
am Beispiel der ODH von kurzkettigen Alkenen be-
schrieben werden. Membranreaktoren gehoren zur Klasse
der reaktiven Trennverfahren, die chemische Reaktion
und membranbasierte Stofftrennung in einem technischen
Apparat vereint [54]. Damit werden sie den multifunktio-
nalen Reaktoren zugeordnet [2], da zur eigentlichen Reak-
tion eine weitere Grundoperation in einem Reaktionsraum
integriert wird [4,55]. Die Kopplung von Membran und
Reaktor erlaubt eine multiple Anzahl von Konfigurationen
entsprechend der Funktion der Membran. Diese konnen in

Extraktoren zur selektiven Produktentfernung, in Kontak-
toren zur kontrollierten Kontaktierung der Edukte und in
Distributoren zur verteilten Reaktandendosierung diffe-
renziert werden [5,6,47-49,56]. Diese Klassifikation ist
etabliert und wird auch in einschligigen Ubersichtsartikeln
[57-63] verwendet. Der in Abb. 6 illustrierte Distributor
mit asymmetrischer Al,O;-Membran benétigt im Gegen-
satz zu Extraktoren keine selektive Membran. Die Anfor-
derungen an das Membranmaterial sind somit nach Caro
wesentlich geringer als bei Zeolithen, Perowskiten und
MOFs ([9,13,18,22]. Der Distributor ermoéglicht eine
getrennte Reaktandenzufuhr (hier C,H,, und O,), wobei O,
in den Reaktionsraum {iber die Membranlinge dosiert
werden soll. Durch die verteilte Dosierung wird die lokale
O,-Konzentration abgesenkt und die Folgereaktion des
gewiinschten Intermediats C,H,_, zum unerwiinschten
Folgeprodukt CO/CO, minimiert [6, 38, 39, 41, 58, 64-68].

Als Membranmaterialien kommen insbesondere Poly-
mere [69,70], Glaser [71,72], Metalle [73,74] und Kerami-
ken/Zeolithe/Mischoxide [19, 75-77], Ionische Fliissigkei-
ten [78,79] und MOFs [22] in Betracht.

Im Folgenden soll der Einsatz von Distributoren zur kon-
trollierten Sauerstoffzufuhr mittels pordser, asymmetrischer
Al,Os;-Membranen diskutiert werden. Das Problem der
Kompatibilitdit von Membran und Reaktion ist dabei von
grofler Bedeutung [41]: Die Schwierigkeit, diese zu errei-
chen, limitiert bisher den Einsatz von Membranreaktoren
[6,80, 81]. In diesem Beitrag wurde fiir eine verteilte Dosie-

a) Membran-Distributor

tube side (ts)

b) Referenzkonzept
FBR
CoHna C.Hn (@) C.H
. NZ N, O O e : "
<. T 0, 0, o O% %2) 1(\)12 ,CO, CO,
Dead-End
shell side (ts)

Abbildung 6. Vergleich einer verteilten Dosierung im packed bed membrane reactor (PBMR) als Distributor (a) mit dem konventio-

nellen Festbettreaktor (FBR) (b).
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rung von O, eine asymmetrische a-Al,O3;-Membran im
Pilotmafistab (Inocermic, Lange: 350 mm, permeable Zone:
104 mm, r; = 10,5 mm, r, = 16 mm) mit einem mechanisch
stabilen Triger (dpor: 3um; Dicke: 55mm), zwei Zwi-
schenschichten (dpge: 1/60 nm; Dicke: 25um) und der
Trennschicht (dpoe: 10 nm; Dicke: 2pum) betrachtet. Eine
Charakterisierung hinsichtlich Morphologie und Stofttrans-
port erfolgte in [82, 83].

Auf der Grundlage der in Abb.4 eingefiihrten Parallel-
und Folgereaktionsnetzwerke und der ermittelten Reak-
tionskinetik fir die ODH von Propan [6,38] soll eine
Bewertung des Potenzials der verteilten Eduktdosierung
in einem einstufigen packed bed membrane reactor
(PBMR) als Distributor zunichst durch Simulationsstudien
erfolgen. Hierzu wird das 1D-Modell (Gl (1)) eingesetzt
[38, 41, 84-85]. In Abb. 7 ist der Umsatz der ODH von Pro-
pan illustriert. Dieser zeigt oberhalb eines O,-Molenbruchs
von ca. 2 % nahezu unabhingig von der untersuchten Ver-
weilzeit (W/F = weight catalyst/flow rate (s)) einen signifi-
kanten Vorteil fiir den PBMR. Unterhalb einer Sauerstoft-
konzentration von ca. 0,5-1,5% zeigt der Festbettreaktor
(FBR) leicht hohere Umsitze an Propan. In diesem Bereich
ist der Membranreaktor aufgrund der verteilten O,-Zufuhr
bereits sauerstofflimitiert [84]. Dieses Fenster verschiebt
sich mit hoherer Verweilzeit zu hoéheren Sauerstoftkon-
zentrationen. In Abb.7b weist der Distributor eine hohere
Selektivitdt an gewiinschtem Propen im Vergleich zum etab-
lierten FBR im sauerstoffkontrollierten Bereich (xo,’ < 3 %)
und bei hohen Kontaktzeiten (W/F) auf. Eine Erhéhung der
O,-Konzentration im PBMR fiihrt hingegen zu einer Ver-
ringerung der Selektivitit an gewiinschtem Intermedidrpro-
dukt aufgrund der dann ablaufenden Folgereaktionen mit
hoherem stochiometrischen O,-Bedarf (vgl. Abb.4). Im
Hinblick auf die im nédchsten Schritt folgende experimen-
telle Validierung hat eine Maximierung von Selektivitit und
Umsatz bei hohen Verweilzeiten (W/F > 300 kgsm’3) und
niedrigen O,-Konzentrationen (xo, < 3 %) deutliches Po-
tenzial [6, 47-49, 85].

Zur experimentellen Untersuchung der verteilten Reak-
tandendosierung in Distributoren wurde eine Pilotanlage

eingesetzt, die im Detail in [6,84,85] beschrieben ist.
Die experimentellen Befunde sind in Abb.8 exemplarisch
fir ein Verhiltnis xo,"/xCsHg” = 1 veranschaulicht. Des
Weiteren sind die Ergebnisse fiir eine niedrige W/F = 100
und mit 400 kgs m™ fiir hohe Verweilzeiten abgebildet. Das
in den Simulationsstudien aufgezeigte Potenzial des
Distributors (PBMR) kann dabei durch die Experimente
validiert werden. Aufgrund des Verweilzeiteffekts ist ein
hoherer Umsatz an Alkan im PBMR zu verzeichnen,
solange Sauerstoff nicht limitierend ist. Diese Aussage kann
durch den experimentell ermittelten Propanumsatz fiir
W/F = 400kgsm™ bestitigt werden und ist im Bereich
eines Sauerstoffiiberschusses wesentlich ausgeprégter, wie
in [6,85] gezeigt werden konnte. Fiir das betrachtete
0,/C3Hg-Verhiltnis von 1 tritt ab einer Reaktionstempera-
tur von ca. 450 °C bei Propan in Abhangigkeit der Kontakt-
zeit bereits eine Limitierung durch Sauerstoff ein. Korres-
pondierend dazu ist hier ein hoherer Umsatz im FBR zu
verzeichnen. Die Selektivitdt an Propen kann im Distributor
sichtbar, nahezu unabhingig von der Verweilzeit, gesteigert
werden, wie der Selektivitits-Umsatz-Plot verdeutlicht.
Eine Verschiebung in die gewiinschte obere rechte Ecke im
PBMR wird damit nach der Zielstellung (Abb. 2) erreicht.

Es werden hohere Propenselektivititen bei vergleichbaren
Alkanumsitzen im Distributor auf Reaktorebene erhalten.
Folglich fihrt eine Verringerung der lokalen O,-Kon-
zentration durch verteilte Dosierung mittels Membranen
zur effektiven Reduktion der Folgereaktionen, die zur
Bildung  unerwiinschter = Oxidationsprodukte  fithren
[6,47-49, 65, 66, 85].

5 Selektivitatsbeeinflussung auf Prozess-
ebene durch Recyclingstrategien

Zur Demonstration des Potenzials einer weiteren Prozess-
verbesserung soll die Beeinflussung und gezielte Steuerung
der Selektivitdt gewiinschter Zwischenprodukte auf der Pro-
zessebene am Beispiel heterogen katalysierter Selektivoxida-
tionen betrachtet werden. Dabei wird auf die in Abb. 1
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Abbildung 7. Simulation von Umsatz und Selektivitat im Distributor (PBMR) und FBR fur die ODH von Propan.
Parameter: xCsHg® = 1%, X0,° = 0,5-21 %, WI/F = 50-550 kg s m™3, ts/ss = 1/8, T = 500 °C.
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Abbildung 8. BewertungsgroBen fur die ODH von Propan als Funktion der Temperatur im PBMR und FBR. Parameter: xC3Hg® = 1 %,

0,/CoHm = 1, WI/F = 100 W/F und 400 kg s m™,

illustrierte Dosierung inkl. Recyclingstrategie zurtickgegrif-
fen und fiir Parallel-/Folgereaktionsnetzwerke zunéichst am
Beispiel der ODH von Propan durch Modell- und experi-
mentelle Studien bewertet. Eine Bewertung der Ubertrag-
barkeit bzw. eine Verallgemeinerung von Merkmalen dieses
Dosierkonzepts mit Recyclingstrategie auf Prozessebene
erfolgt dann mittels Simulationsstudien fiir die Selektiv-
oxidationen von Propan zu Acrolein sowie von n-Butan zu
Maleinsdureanhydrid.

5.1 Oxidative Dehydrierung von Propan mit
Riickfiihrungsstrategie

Das Prinzip einer membranbasierten Dosierung mehrerer
Edukte inklusive Riickfithrungsstrategie fiir die ODH oder
Selektivoxidation kurzkettiger Kohlenwasserstoffe ist in
Abb. 9 konkretisiert.

Zusitzlich zur bisher diskutierten Dosierung von Sauer-
stoff (O,) wird das Edukt (C,H,,) iiber die Membran do-
siert, um die differentielle Selektivitdt positiv durch eine
hohe Konzentration u.a. an Propan tiber der Reaktorlidnge
zu beeinflussen. Gl. (4) gibt den mathematischen Zusam-
menhang anhand der differentiellen Selektivitit fir die
ODH von Propan unter der Annahme wieder, dass von den
in Abb. 4b dargestellten Reaktionen nur die Hauptreaktion
(Rate r,) und die Folgereaktion (Rate r;) ablaufen sowie
beide Kinetiken mittels Potenzansatz beschrieben werden
konnen.

y
Ta—"F r ky ¢ _
Sac=———=1-—2=1-—> SfHé 'C% g
rl,a rl,a kl,a CC3HE :
mitf, << f, (4)

a
"a = kiaCcp, %2

_ Y 2
r3 = k3 CC3H5 CﬂoZ

Danach koénnen die differentielle Selektivitidt bzw. die
lokalen Reaktionsgeschwindigkeiten entlang der Reaktor-
linge in einer Folgereaktion durch hohe Konzentrationen
an Alkan (C,H,,) und niedrige Konzentrationen an Sauer-
stoff (O,) fiir den Fall B, < 8, durch verteilte Dosierung ge-
steigert werden. Die genaue Kenntnis der Reaktionskinetik,
insbesondere die Konstellation der Reaktionsordnungen, ist
dabei der Schlisssel fiir eine verteilte Dosierung. Ein hoher
Umsatz an Alkan kann aber nur realisiert werden, wenn die
zusitzlich iiber die Membran dosierte Menge C,H,,,"* im
Kreislauf gefithrt und in einer nachgeschalteten Trennein-
heit (membranbasiert oder tiber einen thermischen Trenn-
prozess) abgetrennt und recycelt wird. Der Bilanzraum fiir
die integrale Betrachtung von Umsatz und Ausbeute muss
demnach die Trenneinheit und die Rickfithrung beinhal-
ten, um bei einer Dosierung mehrerer Komponenten (d. h.
O, und dem im Kreislauf gefiihrten und zusitzlich tiber die
shell-side (ss) verteilt dosiertem Kohlenwasserstoffstrom
C.H,."*) eine signifikante Erhohung der integralen Selek-
tivitdt herbeizufiihren. Um das beschriebene Dosierkonzept
zu bewerten, wurden beziiglich des dosierten Propans

Trennung
___________ P_]i%:./[e_sli:;&;_._,_._ CH,, N Zielprodukt
ODH/ — . C
ol ._ Selektivoxidation e AN o
shell sidel(ts) -
0,(2) = 02"+ jeuin®® € ' b
2 02 JonHmM <4 Recycle G— CnHm o8

Abbildung 9. Membranbasiertes Dosierkonzept mit Recyclingstrategie fur C,H,, zur Durchfihrung der

ODH bzw. von Selektivoxidationen
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folgende Bedingungen verwendet: ts: xCsHg™® = 1%; ss:
C,H,,P* = xC3H® = 0,25 oder 0,75xC3Hg"™’ bzw. nach
Einfithrung eines Recyclingverhiltnisses R = xC;Hg™/
xC3H;"™" = 0,25 oder 0,75.

Die Ergebnisse der Simulationsstudien sind in Abb. 10a—c
fiir den PBMR mit bzw. ohne Recycling in 3D-Illustrationen
konventionellen FBR gegeniibergestellt. Es zeigt sich, dass
fiir niedrige O,-Konzentrationen und hohe Verweilzeiten
der Membranreaktor ohne zusitzliche Dosierung von Pro-
pan mittels Membran eine leicht hohere Leistung als der
konventionelle Festbettreaktor erzielt, solange keine Limi-

tierung des verteilt dosierten Sauerstoffs vorliegt. Dem-
gegentiber fithrt die zusitzlich verteilte Dosierung von
Propan im Distributor und dessen internes Recycling zu
einem signifikanten Anstieg des integralen Propanumsatzes,
aufgrund der durch die hohere C,H,,-Konzentration gestei-
gerten Reaktionsgeschwindigkeit (r;,). Das Potenzial des
membranbasierten Dosierkonzepts mit Recyclingstrategie
nimmt dabei mit Erh6hung der iiber die shell-side zusitz-
lich dosierten Menge an Propan (C,H,,"®) stetig zu, wie
die differentielle Propenselektivitdt in Abb. 10c aufzeigt. Das
betrachtete Konzept offenbart somit die Moglichkeit, die
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Abbildung 10. Simulationsstudie: Integrale BewertungsgréBen und differentielle Propenselektivitat (Parameter:
XxC3Hg®™ = 1,0 %, 0,/C3Hg™° = 0,5-4, T = 500°C) und Experimentalstudie von Festbettreaktor und Membrandistributor
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lokale Konzentration von Sauerstoff und Kohlenwasserstoff
(Propan) mit dem neuen Reinheitsgrad R optimal einzu-
stellen.

Die sich aus den Simulationsrechnungen ergebenden
Trends wurden im Pilotmafistab experimentell validiert.
Um das Konzept einer Dosierung von Sauerstoff und Pro-
pan inkl. Propanrecycling technisch zu realisieren, wurde
bei —45 °C eine kryogene Trennung von Propan und Propen
aufgrund der unterschiedlichen Siedepunkte (AT = 6K)
vorgenommen [38]. In Abb. 10d ist die experimentelle Pro-
penausbeute als Funktion der Temperatur mit den zwei
diskutierten Recyclingverhiltnissen R = 0,25 und R = 0,75
illustriert. Wie durch die Simulationen vorhergesagt, steigt
die Reaktorleistung eines Distributors mit steigendem
Recyclingverhiltnis signifikant an. Die lokale O,- und
C,H,,-Konzentration kann somit positiv Selektivitit und
Propenausbeute auf Prozessebene beeinflussen, wodurch
eine Steigerung der Propanausbeute von 5,5% (FBR) auf
11 % mit R = 0,75 zu verzeichnen ist. Die hochste Propen-
ausbeute von 16 % wurde im Experiment bei T = 520°C
beobachtet. Hieraus resultiert eine Steigerung der Propen-
ausbeute um den Faktor 2,7 bei eine Recycleverhaltnis von
R = 0,75 im Vergleich zum konventionellen FBR. Die so
erreichten Ausbeuten sind mit denen im Steamcracker bei
signifikant niedrigeren Prozesstemperaturen vergleichbar
[1]. Auch der Selektivitits-Umsatz-Plot (Abb. 10e) zeigt ein-
deutig das Potenzial der verteilten Dosierung bindrer Reak-
tandenmischungen mit Recycling. Die dream corner in
Abb. 1 riickt durch Minimierung von Nebenprodukten bei
maximalem Umsatz deutlich niher, ohne hohere Anforde-
rungen an die Membran selbst zu stellen.

Das Konzept der Nutzung von Membranreaktoren auf
Prozessebene unter Einbeziehung einer Riickfithrungsstra-
tegie soll im Folgenden bzgl. seiner Ubertragbarkeit auf
weitere Selektivoxidationen bewertet werden. Betrachtet
werden die Direktsynthesen von Propan zu Acrolein sowie
n-Butan zu Maleinsdureanhydrid unter besonderer Bertick-
sichtigung der spezifischen der Literatur entnommenen
Reaktionsordnungen.

5.2 Selektivoxidation von Propan zu Acrolein

Acrolein aus Propan wird gegenwirtig technisch in einem
zweistufigen Prozess hergestellt. Primér erfolgt die Bereit-
stellung von Propen durch konventionelle Steamcracker. In
einem sekundidren Prozessschritt wird Propen dann zu
Acrolein bzw. Acrylsdure als weiteres technisch bedeutendes
Zwischenprodukt oxidiert. Aus 6konomischen und oko-
logischen Griinden ist die Direktsynthese durch selektive
Oxidation von Propan iiber Propen zu Acrolein in einem
einstufigen Verfahren eine sehr attraktive Alternative, die
technisch aufgrund unerwiinschter Folgereaktionen bisher
jedoch noch nicht realisiert werden konnte [29]. Vor
diesem Hintergrund wurde in [29,44] eine einstufige
partielle Oxidation von Propan zu Acrolein im konven-
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tionellen Festbettreaktor und im Distributor an einem
Agp01Big85Vo54M0g 450,4-Katalysator untersucht. Der Dis-
tributor mit ausschlieSlich verteilter Dosierung von Sauer-
stoff offenbarte dabei eine signifikante Erh6hung der Selek-
tivitait und Ausbeute an Acrolein. Das in [29, 44] verifizierte
Reaktionsnetzwerk und die Reaktionskinetik bilden nun
den Ausgangspunkt der modellbasierten Untersuchung zur
Abschitzung des Potenzials einer verteilten Dosierung von
Sauerstoff und Propan inkl. Propanriickfiihrung. Das in
Abb. 11 illustrierte Reaktionsnetzwerk folgt in seiner Struk-
tur dem Parallel-/Folgereaktionsnetzwerk der ODH von
Ethan und Propan (Abb.4). In einem einzigen Distributor
wird Propan iiber die Reaktion 1 mit der Rate r; zu Propen
und tiber die Reaktion 2 mit der Rate r, zum gewiinschten
Produkt Acrolein selektiv oxidiert, wobei stochiometrisch
jeweils nur 0,5mol Sauerstoff benétigt werden. Im Gegen-
satz dazu ist in Analogie zur zuvor diskutierten ODH von
Propan durch unerwiinschte Folgeoxidationen zu CO (ry)
oder direkt zu CO, (rg) die Acroleinselektivitit deutlich
limitiert. Auch der Reaktand Propan selbst kann durch die
unerwinschten Parallelreaktionen (r3) zu CO (bzw. r5) zu
CO, totaloxidiert werden. Die unerwiinschten Parallel-/
Folgeoxidationen bendtigen deutlich hohere Mengen an O,
so dass eine Absenkung der lokalen O,-Konzentration
durch verteilte Dosierung im Distributor vielversprechend
erscheint.

Das Potenzial der verteilten Dosierung ldsst sich anhand
der Reaktionsordnung des Sauerstoffs wieder abschétzen
[6,66,86,87]. Die in [44] publizierten kinetischen Ansitze
(Abb. 11) zeigen eindeutig, dass die Reaktionsordnungen
der gewiinschten Reaktionen f3,_, kleiner als die der uner-
wiinschten Reaktionen f;_¢ sind, so dass im Distributor
eine hohere Selektivitit als bei der Dosierung von O, zu
erwarten ist. Diese Aussage kann durch die Ergebnisse der
durchgefiihrten Simulationsstudie fiir den Distributor ohne
(R = 0) und mit Dosierung (R # 0) von Sauerstoff und
Propan inkl. Propanrecycling fiir die Recyclingverhiltnisse
R =1 und 2, die in Abb. 11 in Form der Acroleinselektivitat
als Funktion des Propanumsatzes illustriert sind, eindeutig
bestitigt werden. Wie bereits in [29] experimentell beobach-
tet, liefert der Distributor mit verteilter Dosierung von
Sauerstoff (R = 0) signifikant hohere Selektivititen bei ver-
gleichbaren Propanumsitzen. Wird nun zusitzlich zum
Sauerstoff als zweite Komponente Propan verteilt tiber die
Membran dosiert, kann die lokale Konzentration an Propan
auf hohem Niveau entlang der Reaktionskoordinate gezielt
eingestellt werden, was positiv fiir die differentielle Selek-
tivitdt, aber auch fiir die Reaktionsgeschwindigkeit r; und
damit fiir den Propanumsatz ist. Mit steigendem Recycling-
verhéltnis R kénnen der Umsatz und die Selektivitit an
Acrolein signifikant erhoht werden.

Neben der Dosierung bindrer Gemische mittels Membran
wire auch die Anwendung von terndren Gemischen (Sauer-
stoff, Propan und Propen) denkbar, um sowohl die
Geschwindigkeit r; als auch r, gezielt entlang des Reak-
tionswegs im Distributor zu intensivieren. Im Vergleich zur
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ODH von Propan vereinfacht sich im vorliegenden Fall das
nachgeschaltete Trennproblem, da Acrolein (Ts = 52°C)
deutlich einfacher von Propan/Propen sowie den Kohlen-
stoffoxiden abgetrennt werden kann, wodurch die Kosten
fiir das interne Recycling deutlich reduziert werden.

5.3 Selektivoxidation von n-Butan zu Malein-
saureanhydrid

Abschlieflend soll auf Basis von Simulationsstudien das
Potenzial der Selektivoxidation von n-Butan zu Malein-
sdureanhydrid (MSA) evaluiert werden. Neben Acrolein
stellt auch MSA ein wichtiges technisches Intermediat dar.
Es ist eines der bedeutendsten, grofitechnischen Verfahren
(24,45, 88]. Die Herstellung erfolgt durch eine Selektivoxi-
dation von n-Butan, das ebenfalls ein Nebenprodukt des
Steamcrackers ist [35]. Die Selektivoxidation von n-Butan
zu MSA wird vorwiegend an Vanadylpyrophosphat-Kataly-
satoren ((VO),P,0,) durchgefithrt. Die gegenwirtig reali-
sierbaren Selektivitdten und Ausbeuten an MSA sind relativ
gering [45]. Um die bisher vorliegende Reaktorperformance
durch geeignete reaktionstechnische Mafinahmen zu ver-
bessern und den Einsatz innovativer Reaktorkonzepte in
Form von Membranreaktoren zu eruieren, ist wieder ein
Verstindnis der Reaktionskinetik essenziell. Die Reaktions-
kinetik wurde in [45] durch stationdre und dynamische
Experimente in einem kontinuierlichen, gradientenfreien
Reaktor (CSTR) vom Berty-Typ untersucht und das Reak-
tionsnetzwerk identifiziert. Abb. 12 gibt das Reaktionsnetz-
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werk in reduzierter Struktur wieder, das identisch mit den
in Abb. 4 und 11 diskutierten Modellnetzwerken, einer klas-
sischen Parallel-/Folgereaktion, ist. Demnach wird MSA
durch die partielle Oxidation r; direkt aus n-Butan gebildet
bzw. in der unerwiinschten Folgereaktion r, zu Kohlenstoff-
dioxiden weiteroxidiert. Parallel kann n-Butan durch r3
ebenfalls zu COx totaloxidiert werden. Die unerwiinschten
Reaktionen reduzieren dabei die MSA-Selektivitdt und wer-
den in Anbetracht der Stochiometrie beziiglich O, insbe-
sondere bei hohen Konzentrationen begiinstigt, so dass eine
verteilte Dosierung von Sauerstoff im Distributor definitiv
von Vorteil ist.

Die in [45] durchgefiihrten kinetischen Messungen ge-
stalteten sich schwierig, da weitere Nebenreaktionen, wie
homogene Reaktionen in der Gasphase oder an der Reak-
torwand, ablaufen und die Messungen in hohem Maf3 mit
Unsicherheiten behaftet waren. Vor diesem Hintergrund
wurden in [45] verschiedene kinetische Mechanismen pos-
tuliert und in Form unterschiedlicher kinetischer Ansitze
quantifiziert. Ein Potenzansatz (Abb. 12) gestattet, die dif-
ferentielle MSA-Selektivitit unter Vernachldssigung der
Parallelreaktion r; zu formulieren. Aus den Reaktionsord-
nungen (8; < B, = 0,3 < 0,5) ist direkt ersichtlich, dass
durch eine Absenkung der lokalen O,-Konzentration sowie
eine zusitzliche simultane Erhohung der lokalen Konzent-
ration an n-Butan durch verteilte Dosierung mit internem
n-Butan-Recycling im Distributor eine gezielte Steuerung
der MSA-Selektivitit gegeben ist. Diese Aussage kann an-
hand der Kinetik von [45] in einer modellbasierten Studie
bestitigt werden, deren Ergebnis in Abb. 12 illustriert ist.
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Abbildung 12. Simulationsstudie zur Selektivoxidation von n-Butan zu MSA [45]. a) Potenzansatz und b) Kombina-
tion mit semi-empirischen Eley-Rideal-Mechanismus im CSTR und fur R = 0/1/2.

Fiir den Potenzansatz wird eine hohere MSA-Selektivitdt
im Distributor gegeniiber dem gradientenfreien Reaktor
(CSTR) beobachtet, wenn ausschliefSlich Sauerstoff (R = 0)
{iber eine Membran verteilt wird. Durch Ubertragung des
Konzepts auf Prozessebene, d.h. der verteilten Dosierung
von Sauerstoff und n-Butan, kann mit steigendem Anteil an
zusdtzlich dosiertem n-Butan, d.h. mit steigendem Recyc-
lingverhaltnis R, die MSA-Selektivitdt signifikant zu hohe-
ren Umsétzen verschoben werden, wie der Selektivitits-
Umsatz-Plot in Abb. 12 zeigt.

Eine Ubertragung des Konzepts der membranbasierten
Dosierung auf die Selektivoxidationen von n-Butan und
Sauerstoff unter Verwendung der Recyclingstrategie scheint
somit prinzipiell moglich zu sein. Eine positive Steuerung
der Selektivitit von Zwischenprodukten im Distributor auf
Reaktor- und Prozessebene setzt aber grundsitzlich eine
geeignete Reaktionskinetik bzw. Reaktionsordnungen in der
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Konstellation (ﬂOZ,gewiﬁmscht < ﬁOZ,unerwﬁnscht) voraus. In
Abb. 12 wird offensichtlich, dass der bisher in den Simula-
tionsstudien verwendete Potenzansatz die experimentellen
Befunde nur unzureichend mathematisch abbilden kann. In
[45] wurden aus diesem Grund weitere kinetische Ansitze
parametrisiert. Eine Kombination aus Potenzansatz und
semi-empirischen Eley-Rideal-Mechanismus, unter Bertick-
sichtigung der Wassersorption, ist in Abb.12 gegeben.
Dieser Ansatz kann die im gradientenfreien Reaktor gewon-
nenen kinetischen Daten deutlich besser beschreiben. Hin-
gegen liefert der Distributor mit verteilter Dosierung von
Sauerstoff fiir R = 0 jetzt eine erheblich geringere Selektivi-
tt bei gleichen Umsétzen. Grund hierfiir ist die Reaktions-
ordnung beziiglich des Sauerstoffs. Diese betrdgt in der ge-
wiinschten Reaktion 1 8, = 0,76 und ist damit offensichtlich
grofler als in der unerwiinschten Folgeoxidation des MSA
(Reaktion 2 mit 3, = 0,5). Die Konstellation der Exponenten

Chem. Ing. Tech. 2022, 94, No. 1-2, 56-69
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von Sauerstoff §; > B, verletzt damit die Grundlage der
verteilten Dosierung von Sauerstoff und damit das Ziel der
lokalen Absenkung der O,-Konzentration. Dieses Ergebnis
ist im Hinblick auf die in Abb. 12 veranschaulichten Ergeb-
nisse und den fiir Reaktion r; stéchiometrisch notwendigen
Einsatz an Sauerstoff kritisch zu {iberpriifen. Uberlegungen
in [45] legen den Verdacht nahe, dass unberiicksichtigte
Nebenreaktionen oder homogene Gasphasenreaktionen zu
dem postulierten semi-empirischen Ansatz gefithrt haben.
Wird nun zusdtzlich zum Sauerstoff n-Butan iiber die
Membran verteilt dosiert und damit lokal die n-Butan-Kon-
zentration erhoht (von R = 0 auf 1 bzw. 2), ist tendenziell
ein leichter aber weitgehend vernachldssigbarer Anstieg der
MSA-Selektivitdt zu verzeichnen.

6 Zusammenfassung und Bewertung des
Einsatzes von Membranen in Reaktoren

Aus reaktionstechnischer Sicht wurden Moglichkeiten dis-
kutiert, Konzentrationsprofile in Reaktoren sowie auf Pro-
zessebene optimal zu steuern, um Umsitze, Selektivititen
und Ausbeuten zu verbessern. Fiir verschiedene Modell-
reaktionen konnte unter Einsatz asymmetrischer, kera-
mischer Membranen das Potenzial von Distributoren im
Labor- und Pilotmaf3stab aufgezeigt werden. Dabei wurden
sukzessive die Katalysator-, die Reaktor- und die Prozess-
ebene betrachtet. So wurde fiir die ODH eine Steigerung
der Propenausbeute um den Faktor 2,7 in Membranreak-
toren durch Dosierung von bindren Eduktgemischen und
internes Recycling verglichen mit dem konventionellen
Festbettreaktor erreicht. Eine erfolgreiche Priifung der
Ubertragbarkeit und Verallgemeinerung des Konzeptes
erfolgte fiir die Selektivoxidation von Propan zu Acrolein
sowie n-Butan zu MSA in Simulationsstudien. Es wurde fiir
alle untersuchten Beispiel deutlich, dass die Kenntnis der
Reaktionskinetik eine essenzielle Voraussetzung fiir eine
gezielte Selektivititslenkung ist.

Weitere, hier nicht vorgestellte Ergebnisse wurden in
unserer Arbeitsgruppe bzgl. des Einsatzes H,-selektiver
Kohlenstoffmembranen im Extraktormodus fiir die gleich-
gewichtslimitierte Methandehydroaromatisation und wei-
tere Reaktionssysteme erzielt [81, 89].

Jiirgen Caro gab in seinem eingangs zitierten Ubersichts-
artikel ,,Quo Vadis, MOF?*“ [22] einen Einblick in die Ent-
wicklungsaktivititen der Membran-/Membranreaktorent-
wicklung der letzten Jahrzehnte. Er wies allerdings auch
kritisch auf Schwichen und Grenzen der Membranreaktor-
konzepte hin und konstatiert, dass ein breiterer industrieller
Einsatz noch mehr Zeit und Forschung benétigen wird. Ins-
besondere gilt es, die Kosten fiir die Membranen weiter
deutlich zu reduzieren. Daneben sind die Gewdhrleistung
der Kompatibilitit der Bedingungen fiir Membrantrennung
und Reaktion [41,80], die Membranabdichtung in den
Reaktoren sowie die Membranstandzeit nach wie vor grofle
Herausforderungen.
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Vielversprechende neue Ansitze wurden 2019 auf der
14th International Conference on Catalysis in Membrane
Reactors in Eindhoven u.a. von den Arbeitsgruppen Ditt-
meyer, Gallucci und van Sint Annaland zur Thematik Was-
serstoffperoxidsynthese, oxidative Methankopplung und
Wasserstoffproduktion vorgestellt [90-92].

Die momentan ablaufenden Verdnderungen unserer Roh-
stoff- und Energiebasis, der Bedarf an Prozessen zur
Abtrennung und Nutzung von CO, wie zur effizienten
Bereitstellung und Verwendung von Wasserstoff, werden
sicherlich zu neuen Entwicklungen auf dem Gebiet der
Membranreaktoren fithren. Um erfolgreich zu sein, erfor-
dert dies eine intensive Zusammenarbeit von Experten aus
der Katalyse, den Materialwissenschaften und der chemi-
schen Verfahrenstechnik.

Die Autoren danken fiir die finanzielle Unterstiitzung
der Deutschen Forschungsgemeinschaft (Projekte:
»Membranforschergruppe - Membranunterstiitzte Reak-
tionsfithrung, FOR 447/1-1°, ,,Kontrolle und Intensivie-
rung von Reaktionen durch Einsatz zyklisch betriebener
Distributoren ,,SE 568/23-1/HA 6762/2-1/2/3“ und dem
,»SFB TRR 63 ,,Integrierte chemische Prozesse in fliissi-
gen Mehrphasensystemen — 56091768 sowie dem
BMBF (Projekt: ,,ConNeCat, 03C0343A%). Open Access
Veroffentlichung ermoglicht und organisiert durch
Projekt DEAL.

I Formelzeichen

A [m?] Fliche

c [mol L] Konzentration

jioos [mols™] Transmembranstrom

L [m] Reaktor- bzw. Membranldnge

MKat [kg] Katalysatormasse

n [mol] Stoffmenge

rj [mol s 'kg™'] Reaktionsgeschwindigkeit der
Reaktion j

R (-] Recyclingverhaltnis

S (%] Selektivitat

t [s] Zeit

T K] absolute Temperatur

W/F  [kgsm™]  Masse Katalysator/Flow Rate

Vv [m’s™] Volumenstrom

x [-] Molenbruch

X [%] Umsatz

z [m] axiale Laufvariable

I Griechische Symbole

Reaktionsordnung
Reaktionsordnung
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y [-] Reaktionsordnung

% -] stochiometrischer Koeffizient
T [s] Verweilzeit

I Indizes

0 Eintritt

diff differentiell

i Index der laufenden Komponenten (N)
j Index der ablaufenden Reaktionen (M)
ss shell side

ts tube side

I Abkiirzungen

A Edukt A

B Edukt B

C Zielprodukt C (gewtiinscht)

Dos Dosierung

FBR  Festbettreaktor

Kat Katalysator

MSA  Maleinsdureanhydrid
NP Nebenprodukt

ODH  oxidative Dehydrierung
PBMR Festbettmembranreaktor
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