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Heterogene K atalyse

1. Einleitung

Jede Reaktion bendtigt einen Mindestbetrag an Energie, ohne die sie nicht abléuft. Dieser
Energie-Mindestbetrag wird Aktivierungsenergie En genannt. Viele thermodynamisch
mogliche Reaktionen sind kinetisch gehemmt, das heilét, sie laufen nicht mit merklicher Ge-
schwindigkeit ab, weil ihre Aktivierungsenergien sehr hoch sind. Derartige Reaktionen wer-
den stark beschleunigt, wenn man ihnen durch Zusatz eines Katal ysators einen Weg mit ge-
ringer Aktivierungsenergie ertffnet (Abb. 1). Ein Katalysator beschleunigt eine chemische
Reaktion, ohne jedoch die Lage des chemischen Gleichgewichts (die Thermodynamik) zu
veradndern, das heildt, dass bei reversiblen Reaktionen die Hin- und die Rickreaktion glei-
chermal3en beschleunigt wird.

Reaktionsweg
ohne Katalysator

herabgesetzter

Energiebetrag \ -

1 aktivierter Komplex
\ des neuen

.— Reaktionsweges

Ausgangs- k4
substanzen ’ Ea kat

Energie

Abb. 1: Herabsetzung der Aktivierungs-
energie durch die Verwendung eines
Katal ysatOI’S Fortgang der Reaktion

Produkte

Die Katalyse beruht auf der Bildung von Zwischenbindungen aus Katalysator und Substrat,
die eine Aktivierung der oder einer der Ausgangsstoffe zur Folge haben. Nach erfolgter
Welterreaktion des aktivierten Ausgangsstoffes werden die Zwischenbindungen zum Kata-
lysator wieder gel6st. Ein Katal ysator wird somit durch die von ihm beschleunigte Reaktion
nicht verbraucht. Exakt sollte formuliert werden, dass der Katalysator nicht in die Bruttore-
aktionsgleichung eingeht. Bel vielen Polymerisationsreaktionen (Ziegler-Natta, Metalloce-
ne) verbleibt ndmlich der Katalysator am Produkt. Allerdings werden zum Beispiel bei Ver-
wendung von Ziegler-Natta-K atal ysatoren der 3. Generation ca. 20 kg Polypropylen pro 1 g
Katalysator gewonnen. Eine Berticksichtigung der verbrauchten Katalysatormenge in der
Bruttoreaktionsgleichung ist deshalb nicht tblich. Weiterhin wird Katalysator durch Desak-
tivierung (zum Beispiel Koksablagerung) “verbraucht® und muss falls méglich und wirt-
schaftlich sinnvoll regeneriert werden.

In einem Reaktionsnetzwerk, kénnen die konkurrierenden Reaktionen durch die Katalyse
unterschiedlich beschleunigt werden. Katalysatoren kénnen also bei komplexen Reaktionen
auch die Selektivitéat beeinflussen .

Aufgabe 1:

In der Reaktionstechnik treten neben dem Begriff des Katalysators die Begriffe I nhibi
tor und Initiator auf. Erklare diese Begriffe und nenne Beispiele aus der Praxis!




2. Prinzipielle Moglichkeiten der Katalyse in der Reaktionskinetik

Die Gestaltung eines Reaktors hangt entscheidend von den Phasenverhdtnissen der Reakti-
onspartner ab. Prinzipiell wird unterschieden, ob an der Reaktion Stoffe (Edukte, Produkte,
Katalysatoren oder Hilfs- und Begleitstoffe) beteiligt sind, die in ein und derselben Phase
(homogene FlUssigphasen- oder Gasphasenreaktionen), oder in mehreren Phasen vorliegen.
Letzterer Fall wird als heterogen beschrieben, wobei oftmals Edukte und Reaktanden Fluide
sind und der Katalysator ein Feststoff ist. Die katalytischen Reaktionen werden somit in
homogene und heterogene Katalyse unterteilt.

Aufgabe:
Vervollstandigen Sie folgende Tabelle mit technisch relevanten Beispielen:

nicht katalytisch katalytisch

homogene Reaktion siehe Kapitel 2.1

heter ogene Reaktion

. |

2.1 Homogene Katalyse

Zu den homogenen Katalysen gehoren eine Anzahl von Reaktionen in fllssiger Phase, ins-
besondere Reaktionen im wassrigem Medium. So sind die meisten der chemischen Umset-
zungen in den Zellen des lebenden Organismus, insbesondere das grof3e Gebiet der Enzym-
katalyse, hier einzuordnen. Aber auch viele technisch relevante Prozesse stellen eine homo-
gene Katalyse dar:

e BRONSTED-Sauren werden zur Beschleunigung von Veresterungen und Verseifun-
gen, fur die Hydratisierung von Olefinen, der Dehydratisierung von sekundéaren und
tertigren Alkoholen (siehe Abb.2) sowie fur die Alkylierung von Aromaten und von
Isoparaffinen mit Olefinen elngesetzt.

o LEWIS-Sauren (vor alem AICl3) verwendet man fur die FRIEDEL-CRAFTS
Alkylierung. Eisen(l11)-chlorid wird in geldster Form als Katalysator fur Chlorierun-
gen am Aromatenkern gebraucht.

e Homogene basische Katal ysatorsysteme (NaOH, KOH, Ca(OH),) werden fir Konden-
sationsreaktionen von Carbonylverbindungen eingesetzt.

e Metallorganische Katalysatoren finden bel der Olefin-Oligomerisierung und -
Polymerisation Verwendung.

e Ubergangsmetallcarbonyle (z. B. Coy(CO)s und CoH(CO),) katalysieren Oxo-
Synthesen, Mo- W- und V-haltige Komplexe beschleunigen Epoxidierungen von Ole-
finen mit Hydroperoxiden.

e Erinnert sei hier noch an AlEts fur die ZIEGLER-Oligomersierung von Ethylen zu un-
verzweigten Cio- bis Cy-Olefinen. Eine besonders wichtige Gruppe der homogenen
Katalysatoren sind die metallorganischen Mischkatalysatoren (ZIEGLER-NATTA-
Katalysatoren).
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Abb.2: Konzentrations-Zeit-Diagramm und Reaktionsgeschwindigkeit bei Verwendung ver-
schiedener Katalysatoren (hier die Verwendung von Phosphorsaure sowie Schwefel-
sdure zur saurekatal ysierten Dehydratisierung von Cyclohexanol zu Cyclohexen)

Aufgabe 1: Nennen Sie mindestens zwei ZIEGLER-NATTA-Katalysator kombinatio-
nen und die Prozesse, in denen sie verwendet werden.

2.2 Heterogene Katalyse

In der Technik werden in der heterogenen Katalyse gasformige Reaktanden an einem festen
Katalysator reagieren. Dieser Typ der heterogenen Katalyse hat deshab fir die Reaktions-
technik der chemischen Industrie eine zentrale Bedeutung und bildet den inhaltlichen
Schwerpunkt dieses Praktikumsskripts. Aufgrund der hydrodynamischen Bedingungen an
den Phasengrenzflachen konnen diffusive Stoff- und Wéarmetransportvorgange geschwin-
digkeitsimitierend sein und missen neben den reaktiven Vorgangen an der Katalysatorober-
flache berticksichtigt werden. Man unterscheidet in diesem Zusammenhang zwischen Mi-
kro- und Makrokinetik. Die Phdnomene des diffusiven Stofftransports werden nicht in die-
sem Skript, sondern im Skript “Reaktionskinetik heterogener Systeme — Makrokinetik” be-
handelt.

Als Reaktoren fr heterogene Katalyse sind Festbett- und Flief3bettreaktoren im Gebrauch.
Dabel ist der Festbettreaktor der am haufigsten verwendete Reaktortyp. Bei den Festbettre-
aktoren unterscheidet man im wesentlichen: Vollraumreaktoren, Rohrbtindelreaktoren und
Abschnitts- oder Etagenreaktoren (Abb. 3). Die Wahl zwischen diesen Reaktortypen wird
entscheidend von der Warmetdnung der zu katalysierenden Reaktion (stark exotherm, méfdig
exotherm, thermoneutral bzw. endotherm;), dem Druck und der Reaktionstemperatur beein-
fluft.

Einige wenige heterogen katalysierte Gasreaktionen verlaufen praktisch ohne Warmetdnung.
Hierzu gehort die Isomerisierung von Leichtbenzin am Pt/Al,Os-Kontakt , die |somerisie-
rung von n-Pentan am Pt/Al/SI/O-Kontakt sowie die Disproportionierung von Toluol am
Al/Si/O-Kontakt. Fir derartige thermoneutrale Reaktionen benutzt man normalerweise Voll-
raumofen (Abb. 3A). Vollraumdofen bestehen aus einem einzigen, senkrecht stehenden Rohr,
in welchem der Katalysator ohne Unterteilung untergebracht ist. Der Vollraumreaktor 183t
sich auch bei autothermer Prozef3Uhrung verwenden. Hier werden exotherme und endo-

" Der Katalysator wird haufig als Kontakt bezeichnet. Erinnert sei hier an die Bezeichnungen ,, Kontakt-
verfahren” und ,, Doppel kontaktverfahren zur Herstellung von Schwefelsaure.



therme Prozesse so miteinander gekoppelt, dass eine Warmezufiihrung oder —abfiihrung
nicht notwendig ist. Typisches Beispiel ist der Sekundérreformer bei der Synthesegasher-
stellung. Ein weiteres, technisch bedeutendes, autothermes Verfahren ist die Dehydrierung
von Methanol zu Formaldehyd Uber Silberkontakt bei etwa 600 °C, bei dem folgende Reak-
tionen miteinander gekoppelt sind:

CH30OH - CH0 + Hz Ahg = + 84 kJmol

2Ho+ O, - 2 H,O Ahg - 485 kJ/mol

Durch richtige Einstellung des Verhéltnisses von Methanol und Luft kann die Reaktion mo-
natelang ohne aufere Warmezufihrung oder —abfihrung ablaufen. Dies gilt auch fur die
autotherme Synthese von Blausaure aus Methan, Ammoniak und Luft an Platin- oder Pt/Rh-
Netzen (ANDRUSSOW-V erfahren).

CH4 + NH3 - HCN + 3H, Ahg

+ 251 kJ/mol

2H,+ O, - 2 H-50 Ahr - 485 kJ/mol

Muss wahrend des Reaktionsablaufs eine grof3e Warmemenge zu- oder abgefiihrt werden
(bel endothermen bzw. exothermen Reaktionen), missen Méglichkeiten der Regelung des
Warmeflusses geschaffen werden. Handelt es sich hierbei um Reaktionen unter méfigem
Druck (0.1 bis 2.5 MPa) und ist die Warmetonung der Reaktion sehr grol3 ( - Ahg > 500
kJmol), so bevorzugt man den Rohrenreaktor. Hier ist der Reaktionsraum in eine Anzahl
Rohre aufgeteilt, die zu einem Rohrbiindel zusammenfaldt sind. Typische Beispiele sind die
Ethylenoxid-Herstellung mit Rohrbuindeln, die ca. 10.000 Rohre zusammenfassen, die Mal-
einsaure- und die Phthalsdureanhydrid-Herstellung, bei denen Reaktoren mit bis zu 28.000
Rohren verwendet werden. Der Durchmesser der Einzelrohre betragt 1,5 bis 6 cm.

Aufgabe 2:

Nennen und erldutern Sie die Kriterien der Optimierung des Rohrdurchmessers aus
Sicht der Reaktionstechnik!

Die Abschnittsreaktoren (auch als Etagen- oder Hordenreaktoren bezeichnet) enthalten den
Katalysator in mehreren getrennt Ubereinander angeordneten Schiittungen. In jeder dieser
Schittungen l&uft die Reaktion unter adiabatischen Bedingungen ab. Die dabel entstehenden
Temperaturdnderungen im Reaktionsgemisch werden nach Passieren der Katal ysatorschiit-
tung durch indirekten oder direkten Warmeaustausch ausgeglichen. Bei indirektem Waér-
meaustausch erfolgt die Kihlung (oder Beheizung) zwischen den einzelnen Schittungen.
Bel Hochdruckreaktionen bereitet die Verwendung von Wéarmetauschern erhebliche Schwie-
rigkeiten. Hier zieht man die Kaltgaszufiihrung vor. Oftmals werden beide V orgehensweisen
miteinander kombiniert angewendet.

Abschnittsreaktoren zeichnen sich durch eine grofe Stabilitdt gegentber Stérungen, (im
Vergleich zu Rohrbundelreaktoren) niedrigeren Druckverlust beim Durchstrdmen und durch
bessere Regelbarkeit aus. Abschnittsreaktoren mit Warmeaustauschern werden fur die SO.-
Oxidation zu SO3 eingesetzt. Abschnittsreaktoren mit Kaltgaszufiihrung verwendet man bei
der Ammoniak- und Methanol synthese.

Aufgabe 3:
Skizzieren und erlautern Sie die Umsatzkurve (Auftragung SO,-Umsatz gegen
die Temperatur am Beispiel der Doppelkontaktverfahrens!
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Bel Festbettreaktoren durchstromen die fluiden Reaktanden die Katalysatorschittung von
oben nach unten. Ein wichtiger Parameter fir die Auslegung des Reaktors ist der Druckver-
lust (AP) des stromenden Mediums in der Schittschicht. Dieser steigt mit der mittleren
Stréomungsgeschwindigkeit u des Fluidstroms und hangt dartiber hinaus vom relativen Zwi-
schenkornvolumen (&), von der Schitthohe (1), vom mittleren Durchmesser der Katal ysator-

teilchen (d”) und von der Dichte des Fluids (p ) ab:

=2
AP:&)/ pU
d” 2

Dabei stellt | die Schiitthéhe und d” den mittleren Korndurchmesser des Schiittguts dar. Die Rei-
bungszahl A ist von der Art des Schittguts bzw. der Packung, der Stromungsart und dem relati-
ven Zwischenkornvolumen (&) abhéngig. Besteht die Schittung aus gleich grofRen Kugeln (der
Kugeldurchmesser sollte maximal 1/10 des Rohrdurchmessers betragen) gelten folgende Zu-

sammenhange:

- fdr die laminare Strémung (Re < 20):

2
A= (1_ 8) 300
&3 Re
- fur die turbulente Stromung (Re > 200):

1:35175
E

@)

(2

3)



Bei laminarer Strémung ist die Reibungszahl indirekt proportional zur Reynoldszahl” und damit
indirekt proportional zur Stromungsgeschwindigkeit. Bei Vorliegen einer turbulenten Stromung
ist die Reibungszahl unabhangig von der Stromungsgeschwindigkeit. Aus der Gleichung 1 erge-
ben sich unter Einbeziehung der Gleichungen 2 bzw. 3 folgende Zusammenhénge zwischen dem
Druckverlust und der Strémungsgeschwinigkeit:

Re< 20 = AP ou 4)

Re>200 = AP «u? 5)

Fur 1 < Re < 3000 lassen sich nach Ergun die Gleichungen 2 und 3 kombinieren. Damit kann
auch der Bereich (20 < Re < 200) erfasst werden.

A= 1;3‘9 (35+ 1-£)3007 ) )

Durchstromen Flussigkeiten oder Gase eine Schittung feinkorniger FestkOrper von unten
nach oben, so bestimmt die Strémungsgeschwindigkeit der Fluide das Verhaten der Fest-
stoffteilchen. Bei geringer Stromungsgeschwindigkeit bleiben die Feststoffteilchen der
Schittschicht in Ruhe (“ruhende Schicht*). Ab dem Wirbelpunkt kompensiert der Druck-
verlust des stromenden Mediums das auf die Flacheneinheit bezogene Schiittgewicht der
Feststoffteilchen und das Festbett expandiert. Hier erfolgt der Ubergang vom Festbett zum
Fliefdbett. Es stellt sich ein Zustand ein, in dem sich die Feststoffteilchen in |ebhafter Bewe-
gung und Durchmischung befinden (homogene Wirbelschicht). Mit zunehmender Stro-
mungsgeschwindigkeit des Fluids expandiert das Flief3bett weiter und es kommt zu pul sarti-
gen Bewegungserscheinungen (inhomogene Wirbelschicht). Bei sehr hoher Strémungsge-
schwindigkeit werden die Katalysatorteilchen vom Fluidstrom aus dem Reaktor getragen
(Transport- oder Flugstaubreaktor)

FlielRbettreaktoren (haben gegeniiber dem Festbettreaktor) den Vorteil einer grof3en Gleich-
formigkeit der Temperatur im ganzen Flief3bett. Radiale Temperaturgradienten sind im
FlielRbettreaktor vernachlassigbar. Bei Fliel3bettreaktoren kdnnen kleinere Feststoffteilchen
verwendet werden. Dies ist gunstig fur das Verhdltnis auf3ere Oberfléche zur Masse des
Feststoffs. Schliefdlich sind auch die Warmelibergangskoeffizienten zwischen einem Flief3-
bett und einer Warmeaustauschflache um ein mehrfaches grof3er als in einem Festbett.
Nachteil des Fliel3bettreaktors ist eine recht grol3e Verweilzeitstreuung. Besonders feine
Katalysatorteilchen (oft bedingt durch gegenseitigen Abrieb) werden vom Gasstrom aus dem
Reaktor ausgetragen und mussen durch einen Zyklon abgeschieden werden. Das Austragen
der feinen Katalysatorteilchen bedingt Verluste in der Katalysatormasse und erfordert die
Verwendung eines billigen Katalysators. Schliefdlich tritt auch ein verstérkter Abrieb am Re-
aktormaterial auf.

*o. Reynolds gelang es, das Stromungsverhalten in Abhéngigkeit von der mittleren Strdmungsgeschwindigkeit, der
Fluiddichte und der Viskositét zu beschreiben. Er entwickelte eine dimensionslose Beziehung, die das Verhdtnis
von Tragheitskraft zur inneren Reibungskraft darstellt und als Reynoldszahl (Re) bezeichnet wird:

upd

n
Durch experimentelle Untersuchungen konnte Reynolds feststellen, dass bel Verwendung eines geraden, glattwan-
digen Rohrs (also bei ungestorter Stromung) die ersten Turbulenzen im strémenden Fluid bei Re = 2315 auftreten.
Diese Zahl wird as kritische Reynoldszahl bezeichnet. Durch Rohrbiegungen, Einbauten und/oder Katalysator-
schittungen nimmt die kritische Reynoldszahl kleinere Zahlenwerte an.

Re=



Flieffbett- und Flugstaubreaktoren werden bei Reaktionen mit extrem hoher Warmeténung
eingesetzt, sie finden Verwendung in den katalytischen Crack-Anlagen der petrolchemi-
schen Industrie sowie bel verschiedenen Oxidationsreaktionen (z. B.: beim Sohio-
Acrylnitril-Verfahren).

Aufgabe 4:

Beim katalytischen Cracken von aliphatischen K ohlenwasser stoffen wird ein Flugstaubre-

aktor verwendet. Informieren Sie sich Uber den Katalysatorkreislauf bei diesem Verfah-
ren!

3 Kinetik heterogen katalytischer Reaktionen

Wie bereits ausgefiihrt, stellt der Festbettreaktor den haufigsten Reaktortyp in der chemi-
schen Industrie dar. Es ist deshalb notwendig, auf die Wechselwirkungen zwischen Fluid

und Katalysator einzugehen. Dabei wird zwischen der Mikro- und Makrokinetik unterschie-
den:

Im Innern der fluiden Phase herrscht Konvektion vor. Um das pordse Korn bildet sich
eine aul3ere Grenzschicht, die auch als Film bezeichnet wird. Der Transport durch die-
sen Grenzfilm erfolgt durch Diffusion (1). Da bei porésen Katalysatoren die Oberfléche
in der Hauptsache aus ,,innerer Oberflache® besteht, wird sich Porendiffusion (2) an-
schlieffen. Erst jetzt wirken die Adsorptionskréfte (3). Schliefdlich erfolgt Reaktion,
Desorption sowie erneut Diffusion bis schliefdlich die Edukte in den Kern der fluiden
Phase gelangen. Diese Aufeinanderfolgeist in Abb. 4 dargestellt.
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Abb. 4: Porengeflige und Teilschritte des Reaktionsablaufes bei der heterogenen Katalyse



In diesem Skript werden die Mikrokinetik, also die am aktiven Zentrum des Katalysators
ablaufenden Vorgange (Zusammenwirken Adsorption, Reaktion, Desorption — siehe Abb. 5)
in Hinblick auf die resultierenden Reaktionsgeschwindigkeitsansitze behandelt. Die M 6g-
lichkeit zur Beschreibung des Adsorptionsvorganges (zum Beispiel mittels der Adsorptions-
isothermen) werden im Praktikumsskript “ Adsor ption“ vorgestellt. Die Diffusionsvorgange
(Normaldiffusion, Knudsendiffusion, konfigurelle Diffusion ...) sowie das Zusammenwirken
von Mikrokinetik und Porendiffusion werden im Skript “ Makrokinetik” behandelt.
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Abb. 5: Darstellung der Komplexitét der Oberflachenvorgange bei der heterogenen Katalyse

Basis fur die formelmalitige Formulierung kinetischer Gesetze heterogen katalysierter Re-
aktionen sind sehr haufig die Langmuir-lsothermen. Betrachtet man eine Reaktion
1. Ordnung, z. B. eine einfache Zerfallsreaktion

CH30H - CO+2H,
wird die Reaktionsgeschwindigkeit proportional zur 6 o (mit A = Methanol) sein:

[ —kop—k_APA @)
1+KA pA

in den Grenzfdlen

1) K,p, <<l @ r=k-K,-p,,eneReaktion 1. Ordnung;
Beispiel ist der Zerfall von HJ am Pt.

2) K,p,>>1 &= r=k,eineReaktion0. Ordnung;
Zerfal von HJ am Au, das HJ offenbar stérker adsorbiert.

Bel bimolekularen Reaktionen sind zwel prinzipiell unterschiedliche Mechanismen vorstell-
bar. Das Vorgehen dabei soll fur die allgemein formulierte Reaktion: A +B — P

erlautert werden. Durch die Gleichungen

o, =NA g N p Ne

N’ N ' N

sind die Bedeckungsgrade der Reaktionsteilnehmer definiert, wobei Na, Ng und Np die
Zahlen der adsorbierten Molekile A, B bzw. P sind, N ist die Zahl aller Stellen, die fur die
Adsorption dieser Molekule zur Verfigung stehen.



Die erste der prinzipellen Méglichkeiten geht davon aus, dass beide Ausgangskomponenten
A und B an den aktiven Zentren X der Katalysatoroberflache chemisorbiert werden und an-
schlief3end aus diesem Zustand heraus miteinander reagieren (Mechanismus von Langmuir
und Hinshelwood). Der Reaktionsmechanismus stellt sich wie folgt dar:

Adsorption Reaktion Desorption

A+ X AX
} AX+BX PX = PX P+X

A B /
! A B A--B->P P
1
. W;ﬂ W;ﬂ W;ﬂ
Es sind zwei adsorbierte Spezies an der Reaktion beteiligt. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist
demzufolge zu 6, und 65 proportional

B+ X BX

r = k 'QA 'QB (9)
mit 6, = KaPa und G5 = KePe (Gleichung 5)
1+Kapa +Kgpg 1+Kapa +Kgpg
r=k-Kn-Kg PaPe (10)
(1+ KApA+KBpB)

Reaktionen, die nach den Mechanismen von Langmuir und Hinshelwood verlaufen, sind re-
lativ selten. Haufig reagiert nur ein Ausgangsstoff (A) aus dem chemisorbierten Zustand und
B kann zwar auch adsorbiert werden und aktive Oberflachenplétze besetzen, reagiert aber
aus der Gasphase. Dieser nach Eley und Rideal benannte Mechanismus stellt sich wie folgt
dar:

Adsorption Reaktion Desorption

A+ X AX = AX+B PX = PX P+X

AA/B /

A--B-o>P P
1
WA WA WA
Somit wird
r=K-0 pg (11)
und mit: 6, = KaPa
1+Kapa +KgPg



r—k.-K,—PA'PB (12)
1+Kapa +KgPB

Wie die Abb. 6 zeigt, in der dieReaktionsgeschwindigkeit gegen den Partialdruck der Kom-
ponente A (bel konstantem Partialdruck pg) aufgetragen ist, durchlduft bel der Langmuir-
Hinshelwood-Kinetik der Kurvenverlauf ein Maximum, wahrend bei den Eley-Rideal-
Ansétzen dies nicht der Fall ist.

rA Langmuir-Hinshelwood-Kinetik

Eley-Rideal-Kinetik

Abb. 6:
Kinetische Anstze fiir bimolekulare
Reaktionen mit “einfacher* Kinetik - >

Oftmals ist weder die Langmuir-Hinshelwood- noch die Eley-Rideal-Kinetik anwendbar, da
die Chemisorption durch verschiedene Hemmungen behindert werden kann. Bei Vorliegen
einfacher Reaktionen mit einer komplexen Kinetik wird zur Vereinfachung angenommen,
dass nur ein Elementarschritt geschwindigkeitsbestimmend ist. Die fur die Formulierung der
Kinetischen Gesetze notwendigen Konzentrationsterme (meist als Bedeckungsgrad © ausge-
drickt) kénnen aus dem Schema der Elementarschritte abgeleitet werden. Hougen und
Watson fassten fur eine grof3e Zahl von Reaktionstypen die Geschwindigkeitsansétze zu-
sammen und entwickellten folgenden allgemeinen Reaktionsgeschwindigkeltsansatz:

. kinetischer Term - Potentialterm (139)

(Adsorptionsterm) b

Im kinetischen Term sind die Geschwindigkeitskoeffizienten des die Reaktion zeitlich limitie-
renden Elementarschritts sowie meist noch Adsorptionsglei chgewichtskonstanten zusammenge-
faldt. Der Potentialterm erfaldt die experimentell zugangigen Konzentrationsterme und die zuge-
horigen Reaktionsordnungen. Der Adsorptionsterm driickt den Grad der Bedeckung der kataly-
tisch aktiven Oberflachenplétze mit Reaktanden aus und gibt damit Auskunft Uber die Hemmung
der Reaktion durch die die aktiven Oberfl&chenplé&tze blockierenden Molekile. Die allgemeine
Form des Adsorptionsterms lautet:

Adsorptionsterm =1+ > K p; (13 b)
i
Sollte bei der Adsorption eine Komponente dissoziieren, werden die diese Komponente erfas-
senden Terme als Wurzelfunktion ausgedriickt. Aus dem Exponenten b (in der allgemeinen
Form des Hougen-Watson-Geschwindigkeitsansatzes) ist zu ersehen, wieviele Reaktionskompo-
nenten im geschwindigkeitsbestimmenden Elementarschritt aus dem adsorbierten Zustand heraus
reagieren.
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Praktikumversuch:

Reaktion:
Ni / Al203

Toluol + Wasser stoff > Methylcyclohexan

Abb. 7 zeigt das Schema des Versuchsaufbaus. Wahrend des Versuchs werden das Eduktver-
haltnis und die Temperatur gezielt variiert. Dazu wird ein Wasserstoffstrom gesplittet. Ein Teil-
strom des Wasserstoffs wird im Séttiger in Kontakt mit fliissigem Toluol gebracht; je nach Tem-
peratur im Sattiger und Wasserstoff-Mengenstrom wird eine definierte Toluolmenge in den Re-
aktor getragen. Anschlief3end werden die Strome vereinigt und gelangen in den Reaktor, das
heil3t in das mit Katalysator gefillte Rohr. Mittels Variation der Teilstréme und der Temperatur
sowie gaschromatographischer Analysen kénnen Aussagen zu den Reaktionsordnungen und zur
Aktivierungsenergie erarbeitet werden.

Variieren Sie die Wasserstoffteilstrome und die Temperaturen in folgenden Bereichen:
1) Strome
a) Strom am Séttiger (30-80 ml/min)
b) Strom am Zusatzgas (30-80 ml/min)
2) Temperatur

a) Temperatur am Séttiger (30-50 °C)
b) Temperatur im Reaktor (80-250 °C)

h 4

I, MFC

Sittiger

Zusatzgas

¥

MFC

6-Wege-Ventil

=

1013

A

GC

Kiihlfalle

F Y

Abgas

Abb.7. Versuchsaufau fir die Untersuchungen einer heterogen katal ysierten Gasreaktion
(MFC — Mass Flow Controler = elektronischer Massendurchflussmesser)

Zusatzaufgabe:
Informieren Sie sich Uber die Funktionsweise der unter schiedlichen Detektoren
der Gaschromatographie!
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