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Abstract

Catalysts play an important role in the chemical industry. After a limited life time, they have to be
replaced. The spent catalyst are reclaimed or disposed. The present report aims to give a review of
the industrial catalysts in Germany. The data acquisition is based on published data and own investi-
gations. In a first step, the catalysts are classified according to different criteria. The relevant chemical
processes are then identified with the belonging catalysts. Afterwards, the consumption and the
remain are determined for a number of catalysts. The main results of this investigation are as follows:
e The annual consumption of catalysts (without mineral acid catalysts) is estimated to be about 39 000
t/a. It is composed of 12 000 t/a in the oil processing industry (80% are zeolites), ca. 15 000 t/a in
the chemical industry, ca. 3000 t/a in the plastic industry and ca. 9 000 t/a in the environmental
processes.

e The precious metal catalysts have a value rate of around 40%. Their quantity is however less than
3%. The precious metal catalysts are regularly reclaimed. The support material is utilized or
disposed.

e The non precious metal catalysts are quantitative in the first place with around 20 000 t/a. They are
reclaimed only partially. For a decision, economical criteria are decisive, such as the price of the
metal, the content of the metal, the impurities, etc. Some of these metals are often reclaimed, such
as Ni, Cr, Mo, Co, and Cu. The support material is treated analog to that of the precious metal
catalysts.

¢ The consumption of zeolites and other acid and base catalysts is estimated to be around 11 000 t/a.
They are utilized as spent catalysts in cement plants.

¢ The quantity of mineral acids is around 17 000 t/a. They are normally regenerated.

The quote of reclaimed industrial catalysts can be increased. In addition to the economical objectives,

ecological objectives should be thereby integrated.
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Zusammenfassung

Technische Katalysatoren spielen eine entscheidende Rolle in der chemischen Industrie. Da
sie eine begrenzte Lebensdauer (Standzeit) haben, miissen sie nach einer gewissen Zeit ersetzt
werden. Die verbrauchten Katalysatoren werden wieder aufbereitet oder entsorgt.

Die vorliegende Untersuchung hat zum Ziel, eine Bestandsaufnahme der Industriekatalysato-
ren in Deutschland zu erstellen. Dazu gehoren:

e die Identifizierung der eingesetzten Katalysatoren sowie
e die Bestimmung ihres Verbrauchs und Verbleibs.

Die Untersuchung ist auf die katalytischen Prozesse zur Herstellung von Grund- und Indust-
riechemikalien und die relevanten katalytischen Umweltprozesse beschriankt. Die genannten
Prozesse zeichnen sich durch den Einsatz grof3erer Mengen an Katalysatoren aus.

Die Datenakquisition beruht auf veréffentlichten Daten aus der Fachliteratur sowie auf Infor-
mationen der Anwender, Hersteller und Entsorger von Katalysatoren und ihren Verbanden.

In einem ersten Schritt werden die Katalysatoren nach verschiedenen, fiir die Untersuchung
relevanten Kriterien klassifiziert. Dazu gehoren die Katalyseart, die stoffliche Zusammenset-
zung, die Einsatzgebiete, der Aufbau der Katalysatoren und die Reaktionsart.

In einem zweiten Schritt werden die fiir die Untersuchung relevanten katalytischen Prozesse
an Hand der Produktionsmengen, der Art des Katalysators und seines Verbrauchs identifiziert
und entsprechend der Einsatzbereiche in vier Gruppen eingeteilt:

e Erdolverarbeitungsprozesse,

e Prozesse der chemischen Industrie im engeren Sinne,
e Polymerisationsprozesse und

e Umweltprozesse.

Fiir diese Prozesse werden die in Deutschland eingesetzten Katalysatoren identifiziert. Die
Art der Katalysatoren, ihr Aufbau und ihre stoffliche Zusammensetzung werden ermittelt.

In einem weiteren Schritt wird der Katalysatorverbrauch einer Gruppe ausgewahlter Prozesse
ermittelt. Daten zur Katalysatormenge im Reaktor, zur Standzeit, zur Raum-Zeit-Ausbeute
und zum jahrlichen Verbrauch werden akquiriert und den Prozessen zugeordnet.

Anschliefend wird fiir eine Anzahl wichtiger Katalysatoren der Verbleib nach einer perma-
nenten Deaktivierung ermittelt. Dazu gehoren drei Moglichkeiten: die Wiederaufbereitung,
die Verwertung fiir andere Verwendungen und die Beseitigung. Die Verfahren der Regenerie-
rung und der Wiederaufbereitung werden kurz dargestellt.

Die Ergebnisse werden fiir wichtige Prozesse in Tabellenform exemplarisch préasentiert. Neue
Trends in der Anwendung von Katalysatoren werden besprochen.

Die Ergebnisse dieser Untersuchung und einige Schlu3folgerungen werden im Folgenden

wiedergegeben. Dabei beziehen sich die Angaben auf Deutschland, wenn nichts anderes
erwahnt ist.
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Relevante katalytische Prozesse

e In der Erdolverarbeitung dominieren die katalytischen Prozesse. Sie haben einen Durch-
satz von tiber 117 Mio. t/a. Die Hydrotreating-Prozesse stellen mit einem Durchsatz von
73,2 Mio. t/a die wichtigsten katalytischen Prozesse dar. An zweiter Stelle steht das kata-
lytische Kracken mit iiber 18 Mio. t/a und an dritter Stelle das katalytische Reforming mit
ca. 17 Mio. t/a.

e In der chemischen Industrie ist die Anzahl der katalytischen Prozesse sehr grof3. Bei der
Produktgruppe der Grund- und Industriechemikalien sind ca. 85% der Prozesse kataly-
tisch. Die Produktionskapazitit der in dieser Untersuchung erfaBten Prozesse aus dieser
Produktgruppe liegt bei iiber 32 Mio. t/a. Davon gehoren ca. 30% zu den anorganischen
Prozessen, 15% zu den petrochemischen Prozessen und 55% zu den organischen Prozes-
sen. Die anorganische GroBichemie und die Petrochemie zeichnen sich durch hohe Pro-
duktionszahlen in wenigen katalytischen Synthesen aus. Dagegen ist die Anzahl der kata-
lytischen Prozesse in der organischen Chemie groB. Etwa 20% davon verlaufen unter ho-
mogener Katalyse, die mit relativ kleinen Katalysatormengen auskommt.

e Auch bei den Polymeren iiberwiegen die katalytischen Prozesse mit einer Produktions-
kapazitit von ca. 4,8 Mio. t/a. Eine Ausnahme bilden diejenigen Polymere, die mit Hilfe
von Initiatoren hergestellt werden, wie z.B. PVC und LDPE. Bei den katalytisch herge-
stellten Polymeren dominieren die Polyolefine mit 46%. Die Anzahl der Polymerisations-
prozesse ist im Vergleich zu den katalytischen Prozessen in der chemischen Industrie
gering.

e TUber 90% der industriellen Umweltprozesse verlaufen katalytisch. Unter diesen sind die
Entstickungsprozesse bei weitem die wichtigsten. Sie werden vor allem fiir die
Entstic??kung von GroBkraftwerken eingesetzt. Abgase aus Kraftwerken,
Miillverbrennungsanlagen usw. mit einer thermischen Gesamtleistung von iiber 100 000
MW(th) werden katalytisch entstickt.

Verbrauch von Katalysatoren nach Einsatzgebieten

e Die pro Jahr eingesetzten industriellen Katalysatoren in Deutschland haben einen Wert
von ca. 350 Mio. US $. Dabei liegen die Katalysatorumsétze bei der Erdolverarbeitung,
der chemischen Industrie und der Polymerindustrie dicht beieinander. An vierter Stelle
steht der Katalysatorumsatz in den industriellen Umweltprozessen mit ca. 10%. Sie haben
in den letzten 20 Jahren wesentlich an Bedeutung gewonnen.

e Der jihrliche Katalysatorverbrauch wird (ohne die Mineralsdurekatalysatoren) auf ca.
39 000 t geschitzt. Ungeféihr gleich grofie Mengen an verbrauchten Katalysatoren fallen
jahrlich an.

e FEin groBer Verbraucher industrieller Katalysatoren stellt die Erdélverarbeitung mit ca.
12 000 t pro Jahr (ohne Mineralséurekatalysatoren) dar. In diesem Segment werden relativ
wenige Katalysatortypen in groen Mengen verwendet. Uber 70% davon sind Zeolithe,
die fiir das katalytische Kracken gebraucht werden. Die restliche Menge verteilt sich auf
Edel- und Nichtedelmetallkatalysatoren, wobei die Hydrotreating-Katalysatoren auf
Nichtedelmetallbasis mit iiber 2 000 t/a dominieren. Der Verbrauch von Mineralsdure-



katalysatoren betrédgt ca. 15 000 t/a. Die Schwefelsdure hat daran einen Anteil von tiber
98%.

Der Katalysatorverbrauch in der chemischen Industrie wird auf 15 000 t pro Jahr ge-
schatzt. Alle Arten von Katalysatoren sind hier vertreten. Sie werden teilweise in kleine-
ren Mengen eingesetzt. Edel- und Nichtedelmetallkatalysatoren werden als Voll- oder
Tragerkatalysatoren verwendet AuB3erdem sind Mineralsduren, Sdure-Basen-Katalysatoren
sowie homogene Katalysatoren der Ubergangsmetallgruppe gebrauchlich. Der Menge
nach dominieren die Nichtedelmetallkatalysatoren.

Die anorganisch-chemische Industrie hat einen Katalysatorverbrauch von iiber 1 500
t/a. Allein die Aluminiumoxid-Katalysatoren des Claus-Prozesses haben einen Anteil von
etwa 20%. Die Synthesegas-Prozesse und die anorganischen Folgeprozesse stellen den
groBten Verbraucher von Edel- und Nichtedelmetallkatalysatoren in dieser Gruppe dar.

90% der Katalysatoren in der chemischen Industrie werden in den organisch-chemischen
Prozessen verbraucht. Die sauerstofthaltigen Verbindungen stehen mit einer gro3en An-
zahl verschiedener Katalysatoren an erster Stelle. Die Petrochemie kommt an zweiter
Stelle und zeichnet sich durch fiinf katalytische GroB3synthesen zur Herstellung von
Cumol, Cyclohexan, Ethylbenzol Phenol und Styrol aus. Es folgen dann die stickstoff-
haltigen und die chlorhaltigen Prozesse, in denen iiberwiegend Zwischenprodukte fiir die
Kunststoffindustrie hergestellt werden.

Die Polymerindustrie verbraucht ca. 3000 t Katalysatoren pro Jahr. In dieser Prozess-
gruppe werden wenige Katalysatorarten in verschiedenen Modifikationen verwendet. Die
Prozesse zur Herstellung von Polyolefinen verwenden hauptséachlich Ziegler-Natta-Kata-
lysatoren. Die Metallocenen haben heute einen Anteil am ca. 12% vom Markt. Sie besit-
zen aber ein grofles Entwicklungspotenzial.

In den Umweltprozessen werden ca. 9 000 t/a an Katalysatoren eingesetzt. Wenige Ka-
talysatortypen werden bei der Entstickung von GroBkraftwerken, jedoch in gro3en Men-
gen, verwendet. Dabei dominieren die Nichtedelmetallkatalysatoren, wie die Oxide des
Vanadiums, Wolframs, Molybdéans und Titans.

Verbrauch von Katalysatoren nach Katalysatorarten

Die Edelmetallkatalysatoren haben im industriellen Bereich einen Anteil am Wert aller
Katalysatoren von etwa 40% und spielen damit eine sehr wichtige Rolle. Jedoch ist der
mengenmaifige Verbrauch relativ gering. EinschlieBlich Tragermaterial und Promotoren
wird er fiir industrielle Anwendungen auf ca. 1 000 t/a geschatzt. Der Anteil des Ver-
brauchs von Edelmetallen in der industriellen Katalysatorwirtschaft liegt bei den Platin-
Metallen unter 7% und bei Silber unter 1%. Jedoch ist der Anteil fiir die Abgasreinigung
von Kraftfahrzeugen sehr hoch und betréigt bei einigen Platin-Metallen ca. 60%.

Die Nichtedelmetallkatalysatoren stehen mit ca. 20 000 t/a an erster Stelle aller Kataly-
satorarten. Die wichtigsten eingesetzten Metalle sind Nickel, Vanadium, Kobalt, Molyb-
dén, Eisen, Kupfer und Zink. Obwohl sie den gréf3ten Anteil aller Katalysatoren stellen,
ist ihr Anteil am Gesamtmetallverbrauch sehr klein. Bei den meisten Katalysatormetallen
liegt er unter 1%. Eine Ausnahme bilden einige Seltenerdmetalle, wie Lanthan.
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Die Zeolithe und die anderen Sidure-Basen-Katalysatoren kommen wertmé8ig an dritter
Stelle. Ihr Verbrauch liegt bei ca. 11 000 t/a, und sie stehen damit direkt hinter den Nicht-
edelmetallkatalysatoren. Die Zeolithe in der Erddlverarbeitung haben mit tiber 90% den
Hauptanteil. Der Verbrauch von anderen Katalysatoren als die genannten betrdgt ca. 7 000
t/a.

Die Mineralsidurekatalysatoren gehoren zu den "Niedrig-Preis-Katalysatoren". Thr An-
teil am Umsatz liegt bei einigen wenigen Prozenten, jedoch ist ihre Menge mit ca. 17 000
t/a grof3. 90% davon werden in den Alkylierungsprozessen der Erd6lverarbeitung einge-
setzt. Dabei dominiert die Schwefelsdure mit tiber 98%.

Verbleib der Katalysatoren nach Katalysatorart

Edelmetallkatalysatoren werden aus wirtschaftlichen Griinden regelméBig wieder auf-
bereitet, und die Metalle werden zuriickgewonnen. Die Metallverluste sind sehr gering
und liegen unter 3%.

Nichtedelmetallkatalysatoren werden nur teilweise wieder aufbereitet. In diesem Fall
werden die zurtickgewonnen Metalle zur Herstellung von neuen Katalysatoren eingesetzt
oder fiir andere gleichwertige Anwendungen bzw. in der Stahlindustrie verwendet. Fiir
eine Entscheidung sind wirtschaftliche Kriterien maf3igeblich, wie z.B. der Metallpreis, der
Metallgehalt, die Art und Menge der Verunreinigungen, die Homogentitit des Kataly-
sators (Anzahl und Art der Komponenten), die Eigenschaften des Metalls und die Menge
des anfallenden Katalysators. Einige Katalysatoren werden oft wieder aufbereitet, wie z.B.
Nickel-, Chrom-, Molybdin-, Kobalt-, und Kupfer-Katalysatoren. Eisen-, Vanadium- und
Wolfram-Katalysatoren werden je nach Sachlage unterschiedlich behandelt. Wegen der
gro3en Anzahl der eingesetzten Katalysatoren und der unterschiedlichen Handhabung
durch die Unternehmen ist eine allgemeingiiltige Aussage fiir den gesamten Nichtedel-
metallkatalysatorsegment nicht moglich.

Vollkatalysatoren sowie Metallkatalysatoren (als reines Metall oder als Metalllegie-
rung) aus Nichtedelmetallen werden regelmaBig wieder aufbereitet.

Das Trigermaterial von Edel- und Nichtedelmetallkatalysatoren, das meistens aus Oxi-
den des Aluminiums, Siliziums oder des Titans besteht, macht einen GroBteil der ver-
brauchten Katalysatoren aus. Bei Edelmetallkatalysatoren macht das Trigermaterial oft
mehr als 99% der Katalysatormasse aus, bei Nichtedelmetallkatalysatoren mehr als 90%.
Das Tragermaterial wird bei der Wiederaufbereitung abgetrennt, verwertet oder beseitigt.
Oft wird es als Zusatzstoff im Stralen- und Dammbau bzw. als Chemikalien in der
chemischen Industrie verwendet.

Fiir die Wiederaufbereitung von Edel- und Nichtedelmetallkatalysatoren stehen mei-
stens ausgereifte Verfahren zur Verfligung. Vor allem hydrometallurgische Verfahren
werden fiir die Wiederaufbereitung dieser Katalysatoren verwendet. Sie verlaufen {iber
mehrere Stufen und verbrauchen relativ viel Energie. Bei ungiinstigen Verunreinigungen
aus dem Prozess miissen die Katalysatoren vorbehandelt werden. Bei einigen Metallkom-
binationen sind diese Verfahren nicht einsetzbar.
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Nichtedelmetallkatalysatoren werden, wenn sie nicht wieder aufbereitet werden, ver-
wertet oder beseitigt. Beispiele fiir die Verwertung sind die Verwendung im Bergversatz
und die Verwendung in der chemischen Industrie zur Herstellung von Chemikalien.

Die fiir die Beseitigung vorgesehenen Katalysatoren werden in der Regel vorbehandelt
und auf Deponien gebracht. Zur Vorbehandlung gehoren die Beseitigung von Verunreini-
gungen aus dem Prozess und eventuell eine Verkapselung. Sowohl Ubertage- als auch
Untertage-Deponien werden in Anspruch genommen. Dabei kommt es bei einer Entschei-
dung auf die Konzentration der auswaschbaren Schwermetalle an.

Zeolithe und andere Siure-Basen-Katalysatoren werden in Deutschland iiberwiegend in
der Zementindustrie bzw. im Stralenbau verwendet oder auf Deponien gebracht. Die
Zeolith-Katalysatoren aus dem katalytischen Kracken werden heute fast ausschliefSlich in
Zementwerken verbrannt.

Mineralsiuren werden wie andere Abfallsduren wieder aufbereitet und stellen damit kein
katalysatorspezifisches Problem dar.

Verbleib von Katalysatoren nach ihren Einsatzgebieten

In der Erdolverarbeitung werden die meisten Nichtedelmetallkatalysatoren, wie z.B.
die Co-Mo-Katalysatoren des Hydrotreating mit tiber 2 000 t/a, wiederaufbereitet. Die
Zeolithe werden, wie oben erwihnt, fast ausschlie8lich in Zementwerken verbrannt.

In der Erdolverarbeitung ist die Regenerierung von Katalysatoren tiblich. Dabei wird
meistens das Koks verbrannt. Verschiedene In-situ- und Ex-situ-Verfahren wurden hierfiir
entwickelt.

Die meisten Katalysatoren der anorganischen Synthesen werden in der Regel wieder
aufbereitet. Eine Ausnahme bilden die Vanadiumpentoxid-Katalysatoren zur Herstellung
von Schwefelsdure.

Der Stand der Wiederaufbereitung bei den organischen Synthesen ist sehr unterschied-
lich. Es fallen viele verbrauchte Katalysatoren in unterschiedlicher Zusammensetzung an.
Teilweise sind die Mengen von gleichen Katalysatoren relativ klein. Dadurch wird die
Wiederverwertung erschwert. Dies fiihrt dazu, dass Katalysatoren dieser Produktgruppe
mehr als bei anderen Gruppen beseitigt werden. Eine einheitliche Aussage iiber den Stand
der Wiederaufbereitung ist hier schwer zu machen.

Bei den Polyolefinen konnte die Aktivitat der Katalysatoren in den letzten Jahren soweit
gesteigert werden, dass sie nun regelméfBig im Produkt verbleiben. Damit gibt es kein
Wiederaufbereitungsproblem mehr.

Die Entstickungskatalysatoren werden wegen der Verunreinigungen aus dem Prozess

nicht wieder aufbereitet. Spezielle Wiederaufbereitungsverfahren fiir diese Katalysator-
gruppe sind in der Erprobungsphase.
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Trends in der Katalysatoranwendung

e Die Aktivitit und die Selektivitit sowie die Standzeiten von Katalysatoren werden
kontinuierlich gesteigert. Dadurch sinkt der spezifische Katalysatorverbrauch.

e Bemiihungen sind im Gang, eine Anzahl von umweltbelastenden oder gefihrlichen Ka-
talysatoren zu ersetzen. Beispiclsweise werden Zeolithe und andere Saure-Basen-Kataly-
satoren immer mehr eingesetzt, um die klassischen Mineralsduren und die Friedel-Craft-
Katalysatoren zu ersetzen.

e Bei den Polyolefinen verdringen die Metallocenen, die eine bessere Selektivitét aufwei-
sen, langsam die konventionellen Ziegler-Natta-Katalysatoren.

e Die Regenerierung wird auf weitere Katalysatoren ausgedehnt. Effektivere Ex-situ-Ver-
fahren wurden hierzu entwickelt.

e Eine Zunahme der Wiederaufbereitung wird erwartet. Steigende Beseitigungskosten und
neuere Entwicklungen bei den Umweltgesetzen treiben diese Entwicklung voran. Die re-
lativ niedrigen Preise fiir Nichtedelmetalle in den letzten Jahren bremsen jedoch diese
Entwicklung.

e Die Regenerierung und Wiederaufbereitung von Katalysatoren wird immer mehr von den
Katalysatorherstellern iibernommen. Dies kann sich positiv auf die Wiederaufberei-
tungsquote auswirken, da der Katalysatorhersteller mit groeren Mengen einheitlicher
Katalysatoren zu tun hat.

e Bei den Katalysatorherstellern findet ein Konzentrationsprozess statt. Dadurch sinkt die
Anzahl der Katalysatoren. Jedoch werden diese oft in ma3geschneiderten Varianten in
Abhéangigkeit von den Rohstoffen und Betriebsbedingungen angeboten.

SchluBfolgerungen

Der Anteil der wieder aufbereiteten Nichtedelmetallkatalysatoren kann noch gesteigert wer-
den. Dies gilt vor allem fiir bestimmte Metalle, wie Nickel, Chrom, Molybdan, Kobalt, Vana-
dium und Wolfram.

Jeder einzelne Fall der Wiederaufbereitung von Katalysatoren sollte unter Zugrundelegung
von wirtschaftlichen und dkologischen Kriterien untersucht werden, da eine Wiederaufberei-
tung nicht immer 6kologisch sinnvoll ist. Dabei ist es wichtig, dass jedes Unternehmen eine
langfristige Strategie entwickelt, die die eigenen Umweltziele, die langfristigen Metallpreis-
entwicklungen und die zu erwartende Weiterentwicklung der Umweltgesetze mit beriicksich-

tigt.

Die Wiederaufbereitung von verbrauchten Katalysatoren kann in eine allgemeine Strategie
des integrierten Umweltschutzes eingebettet werden, die zum Ziel hat, die Aktivitat und Se-
lektivitit der Katalysatoren zu verbessern, kritische Katalysatoren zu substituieren und die
Standzeiten zu verldngern.

IX
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1 Einfuhrung

1.1 Problemhintergrund

Technische Katalysatoren spielen eine entscheidende Rolle in der chemischen Industrie. Uber
75% der Produktionsmenge aller Chemikalien wird unter Verwendung von Katalysatoren her-
gestellt. Bei Neuentwicklungen sind es sogar tiber 90%. Dies gilt vor allem fiir die Grund-
und Industriechemikalien.

Katalysatoren haben eine begrenzte Lebensdauer (Standzeit), die kiirzer als die der zugehori-
gen Chemieanlage ist und die durch Deaktivierung (Alterung) verursacht wird. Die Deaktivie-
rung als zeitliche Abnahme der Katalysatoraktivitdt bzw. der Katalysatorselektivitat ist ein
natiirlicher Vorgang und wird durch physikalische Vorginge bzw. durch Katalysatorgifte oder
Ablagerungen verursacht. Dabei unterscheidet man permanente (irreversible) und voriiber-
gehende (reversible) Deaktivierung. Bei einer permanenten Deaktivierung muss der Katalys-
ator ersetzt werden. Ein werkstoffliches Recycling wird dabei in bestimmten Féllen durch-
gefiihrt. Bei einer voriibergehenden Deaktivierung konnen die Katalysatoren nach einer be-
stimmten Lebensdauer regeneriert und wieder eingesetzt werden. Dies wird gemacht, wenn es
technisch moglich ist und wirtschaftlich sinnvoll erscheint. Die Katalysatoren werden so oft
regeneriert, bis eine irreversible Deaktivierung eingetreten ist.

Die Katalysatoren sind in den meisten Féllen unersetzlich fiir die chemische Industrie und
tragen dazu bei, den Rohstoffverbrauch entscheidend zu senken. Jedoch belastet der Einsatz
von technischen Katalysatoren die Umwelt in mannigfacher Art. Drei Umweltauswirkungen
sind von besonderer Bedeutung:

e Ausnutzung der Rohstoffressourcen, vor allem von Metallen, deren Reserven begrenzt
sind oder deren Gewinnung energieintensiv ist,

e Energieverbrauch fiir die Herstellung und Regenerierung der Katalysatoren und

e Austragen der Katalysatoren in die Umwelt tiber das Produkt bzw. als Emissionen und
durch die Beseitigung der verbrauchten Katalysatoren.

Die gesetzlichen Regelungen in Deutschland (vor allem das Kreislaufwirtschafts- und Abfall-
gesetz) verlangen die Verringerung der Umweltauswirkungen und stellen eine Handlungs-
hierarchie fiir den Umgang mit Abféllen und Reststoffen auf: Vermeidung, Verwertung und
Beseitigung. Dies gilt auch fiir die Handhabung von Katalysatoren. Zusétzlich verlangt die
Richtlinie 96/61/EG vom 24. September 1996 tiber die integrierte Vermeidung und Vermin-
derung der Umweltverschmutzung eine ganzheitliche Betrachtungsweise, um das Verlagern
von Umweltbelastungen von einem Medium ins andere zu vermeiden.

Dabei sind verbrauchte Katalysatoren in der Regel als besonders tiberwachungsbediirftige
Abfille zu betrachten. Auch wenn der Stoff des Katalysators eine solche Einstufung nicht
notwendig macht, ist er durch den Kontakt mit den Prozessstoffen so belastet, dass er als
solcher beseitigt bzw. vor dem Deponieren vorbehandelt werden muss.

Der Stand der Wiederaufbereitung und der Kreislauffithrung von verbrauchten Katalysatoren
ist sehr unterschiedlich. In der Vergangenheit unterlag er fast nur wirtschaftlichen Gesichts-
punkten. So wurden wertvolle Katalysatoren, liberwiegend Edelmetalle, schon immer wieder-
gewonnen. Andere wertvolle Nichtedelmetalle wurden nur recycelt, wenn dies wirtschaftlich



opportun erschien, wiahrend weniger wertvolle verbrauchte Katalysatoren in der Regel
anderweitig verwertet bzw. beseitigt wurden.

Durch die Verschiarfung der Umweltgesetze und die Verteuerung der Beseitigung von Abfil-
len ist der Anteil der wieder aufbereiteten Katalysatoren gestiegen. Die Kreislauffiihrung von
Katalysatoren bzw. das Recycling wird intensiviert bzw. auf weitere Katalysatoren ausge-
dehnt. Effiziente Verfahren zur Riickgewinnung von Metallen wurden entwickelt und stehen
bereits grofitechnisch zur Verfligung. Bestehende Verfahren wurden optimiert bzw. weiterent-
wickelt. Gleichzeitig wurde die Diskussion tiber die Verwertung verbrauchter Katalysatoren
fiir andere Verwendungen intensiviert. Verschiedene Vorschldge wurden gemacht und teil-
weise realisiert. Trotz dieser Entwicklung werden noch immer groBere Mengen an Katalysa-
toren beseitigt, da die Riickgewinnung der Wertstoffe teurer als ihre Beseitigung ist.

Die Umweltauswirkungen des Einsatzes von Katalysatoren wurden bis jetzt relativ wenig
untersucht. Dies gilt fiir alle drei oben erwahnten Umweltauswirkungen und liegt vielleicht
daran, dass man sich zundchst mit den Auswirkungen der Reststoffe beschiftigt hatte, die
mengenmafig wesentlich bedeutender sind. Aulerdem ist der Verbrauch an Rohstoffen und
Werkstoffen, vor allem von Metallen, zur Herstellung von Katalysatoren wesentlich geringer
als der Verbrauch fiir die Herstellung von Maschinen, Apparaten und anderen Produkten.
Auch ist der Energieverbrauch fiir die Herstellung, Regenerierung und Wiederaufbereitung
der Katalysatoren relativ gering im Vergleich zu der benétigten Prozessenergie.

AuBerdem fehlt bis jetzt eine Bestandsaufnahme zu den in Deutschland eingesetzten Kata-
lysatoren, ihren Mengen, ihrem Verbrauch und ihrem Verbleib. Eine solche Bestandsauf-
nahme bildet jedoch die Grundlage fiir die Untersuchung der Umweltauswirkungen der ver-
brauchten Katalysatoren.

1.2 Ziele der Untersuchung

Die vorliegende Untersuchung hat zum Ziel, eine Bestandsaufnahme der Industriekataly-
satoren in Deutschland zu erstellen. Dazu gehoren:

e die Identifizierung der eingesetzten Katalysatoren,
e die Ermittlung der im Gebrauch befindlichen Katalysatormengen und
e die Bestimmung ihres Verbrauchs und Verbleibs.

1.3 Abgrenzung der Untersuchung

Die Untersuchung wird auf der Grundlage der Projektbeschreibung, der definierten Ziele und
der tiblichen in der Fachwelt verwendeten Definitionen abgegrenzt.

Danach wird die Untersuchung auf die chemische Industrie beschrankt. Diese umfasst fiir den
Zweck dieser Untersuchung die chemische Industrie im engeren Sinne, aber auch verwandte
Bereiche, wie die Erdolverarbeitung, die petrochemische Industrie, die Kunststoffindustrie,
die Pharmaindustrie usw. Durch den Bezug auf die industriellen Prozesse werden nur die In-
dustriekatalysatoren berticksichtigt. Damit werden die Automobilkatalysatoren ausgeschlos-
sen. Jedoch sollen sekundére, katalytisch ablaufende Umweltschutzmafnahmen in der chemi-
schen Industrie wie Abwasser-, Abgas- und Abluftreinigung ebenfalls ein Teil der Untersu-
chung sein.



AuBer den Katalysatoren in der chemischen Industrie sollen auch die Katalysatoren fiir die
Reinigung von Abgasen in Kraftwerken berticksichtigt werden, da sie in relativ groBen Men-
gen verwendet werden und damit den gleichen Maf3stédben wie die der chemischen Industrie
unterliegen.

Die Untersuchung soll sich hauptsichlich mit der Aktivkomponente des Katalysators beschéf-
tigen. Jedoch wird das Trégermaterial auch beriicksichtigt, wenn es unter Umweltgesichts-
punkten sinnvoll erscheint. Dies ist der Fall, wenn es eine umweltrelevante Zusammensetzung
aufweist oder eine Verwertung anstelle der Beseitigung angebracht ist. Die Promotoren sollen
aber in die Untersuchung einbezogen werden.

Der Schwerpunkt der Untersuchung soll auf denjenigen Katalysatoren liegen, die die Roh-
stoff- und Energieressourcen besonders beeintriachtigen. Daher werden diejenigen Prozesse
untersucht, bei denen groflere Mengen an verbrauchten Katalysatoren anfallen und bei denen
gleichzeitig die Umweltauswirkungen der Katalysatoren grof3 sind. Damit gehéren die unter-
suchten Prozesse zu der Kategorie ,,grofler Katalysatorverbrauch plus erhebliche Umweltaus-
wirkungen der Katalysatoren®. Solche Prozesse werden in der Regel zur Herstellung von
Grund- und Industriechemikalien eingesetzt. Prozesse zur Herstellung von Fein- und Spezial-
chemikalien gehoren nur in Ausnahmefallen hierzu. Jedoch werden nicht alle Prozesse zur
Herstellung von Grund- und Industriechemikalien beriicksichtigt. Bei manchen ist der Kataly-
satorverbrauch so gering, dass eine Berticksichtigung entfallen kann.

Die Untersuchung wird auf Deutschland eingeschrankt. Dies ist vor allem fiir die Datenerhe-
bung (Katalysatoreinsatz und -verbrauch) von Bedeutung. Es werden jedoch Trends in ande-
ren Landern und Wirtschaftsregionen untersucht, die in nachster Zukunft Einfluss auf die Ent-
wicklung in Deutschland haben kdnnen. Wenn Daten fiir Deutschland nicht verfligbar sind,
werden Daten der EU oder anderer Wirtschaftsregionen herangezogen, vorausgesetzt dass
dhnliche Verhaltnisse vorherrschen.

1.4 Gliederung der Untersuchung

Die Untersuchung gliedert sich entsprechend der oben genannten Ziele und der angewandten
Methoden. In Kap. 2 wird die angewandte Methodik der Untersuchung vorgestellt. In Kap. 3
werden die Katalysatoren nach den fiir die Untersuchung wichtigen Kriterien klassifiziert. In
Kap. 4 werden die ausgewihlten katalytischen Prozesse nach Einsatzbereichen differenziert
vorgestellt. Die fiir diese Prozesse eingesetzten Katalysatoren und ihr Verbrauch werden in
Kap. 5 dargestellt. Der Verbleib der Katalysatoren wird in Kap. 6 behandelt. Die Regenerier-
ungs- und Wiederautbereitungsverfahren werden in Kap. 7 vorgestellt. In Kap. 8 werden die
Ergebnisse zusammengefasst und diskutiert. Die relevanten Trends bei der Katalysatorent-
wicklung und -verwendung werden in Kap. 9 dargestellt.



2 Angewandte Methodik

2.1 Strukturierung der Untersuchung und Vorgehensweise

Verschiedenartige Daten und Informationen mussten akquiriert, interpretiert und anschaulich
dargestellt werden, um einen Eindruck von dem Stand der Katalysatorwiederaufbereitung und
—entsorgung zu geben. Die ersten Bemiihungen zur Datenakquisition zeigten, dass viele Daten
nicht veroffentlicht bzw. nicht verfiigbar sind. Daher war das Ziel, mit einer unvollstdndigen
Informationsbasis ein moglichst klares Bild iiber den Stand der Wiederaufbereitung und Ent-
sorgung von Katalysatoren zu geben.

Zur Erreichung dieses Zieles wurden in der vorgelegten Studie die Daten und Informationen
auf zwei Ebenen akquiriert.

e Aufder Makroebene werden globale Daten zu Katalysatoreinsatz, -standzeiten und
-verbrauch sowie zum Stand der Regenerierung und Wiederaufbereitung der Katalysa-
toren gesammelt und ausgewertet. Diese lagen meistens als Gesamtverbrauch von Ka-
talysatorgruppen sowie als Durchschnittswerte fiir die Standzeit der Katalysatoren vor. Sie
wurden dann nach Prozessgruppen, Sparten, Produktgruppen, Reaktionsarten, Katalysa-
torstoffe usw. differenziert.

e Auf der Mikroebene wurden diejenigen Prozesse identifiziert, bei denen die Katalysatoren
relevante Umweltauswirkungen haben. Als Grundlage wurden die Produktionszahlen und
die Umweltrelevanz der Katalysatoren zu Grunde gelegt. Wenn keine Produktionszahlen
fiir Deutschland zur Verfiigung standen, wurden die Produktionskapazitdten herangezo-
gen. Sind diese auch nicht verfligbar, wurden die Produktionszahlen fiir Westeuropa ver-
wendet. In einigen Fillen ist es nicht klar geworden, ob es sich um Produktionszahlen
oder Kapazitaten handelt. Fiir jeden Prozess wurden die Prozess- und Katalysatordaten
ermittelt und mit Hilfe von definierten Kriterien qualitativ und quantitativ beschrieben.
Dazu gehdren auch Daten zum Verbleib der Katalysatoren.

Die auf beiden Ebenen gesammelten Informationen sollen sich ergénzen. Diese Vorgehens-
weise ermoglicht es, verschiedenartige Informationen heranzuziehen, und erleichtert es, vor-
handene Informationsliicken zu schlieBen. Gleichzeitig bietet sie die Mdglichkeit, die Daten
aus den beiden Methoden zu tiberpriifen. Damit handelt es sich bei dieser Vorgehensweise um
eine simultane Top-Bottom-/Bottom-Top-Methode.

2.2 Informationsquellen

2.2.1 Veroffentlichte Informationen

Zu den Quellen ver6ffentlichter Informationen gehoren die Fachliteratur in Form von Nach-
schlagewerken, Fachbiichern, Tagungsberichten, Fachzeitschriften, Untersuchungsberichten
von Behdrden und Forschungsinstitutionen sowie Broschiiren und andere Informationsmate-
rialien der Unternehmen. Zu dieser Gruppe gehoren auch allgemein zugéngliche, kostenlose
oder kostenpflichtige Datenbanken.



Zur Identifizierung der relevanten Literaturstellen wurden Literaturrecherchen in mehreren
Datenbanken durchgefiihrt. Aulerdem wurden einige wichtige Quellen systematisch durchge-
sehen. Dazu gehoren die drei wichtigsten Enzyklopadien der technischen Chemie (Ullmann’s
Enzyklopadie [27], Kirk-Othmer Encyclopedia [29] und McKetta Encyclopedia [30]) und
einige Standardfachbiicher. Auerdem wurden die relevanten Zeitschriften systematisch
durchgesehen.

Der Stand der Informationen zu den einzelnen katalytischen Prozessen ist in der Fachliteratur
sehr unterschiedlich. Prozesse zur Herstellung von Grundchemikalien sind gut beschrieben.
Informationen zu den verwendeten Katalysatoren sind nur teilweise vorhanden. Dies gilt vor
allem fiir die Art des Katalysators und seine Zusammensetzung. Informationen zur Standzeit
und zum Verbrauch der Katalysatoren sowie zu ihrer Regenerierung bzw. Wiederaufbereitung
gibt es nur fiir wenige Prozesse.

Nicht patentierte Katalysatortechnologien (nicht-proprietdre Technologie, non-proprietary
technology) sind besser in der Fachliteratur beschrieben. Anders sieht es mit patentge-
schiitzten Technologien (proprietére Technologie, proprietary technology) aus. Fiir diese
Prozesse werden die Informationen in der Regel vertraulich behandelt und kaum veroffent-
licht.

Genauere Angaben zu den Herstellern der ausgewéhlten Produkte und den dabei eingesetzten
Prozesse sind nur teilweise veroffentlicht. Es kommt hinzu, dass die Daten oft veraltet sind.
Durch Produktionsumstellungen, Aufgabe von Produkten, Einfiihrung neuer Produkte, Ver-
wendung von anderen oder neuen Prozessen sowie Fusionen und Ubernahmen sind die ver-
oOffentlichten Daten nicht immer auf dem aktuellen Stand. Verfligbare Daten sind aulerdem
verstreut in der Fachliteratur und in Nachrichtenmagazinen der Chemie.

Zu allen relevanten Chemikaliengruppen findet man in der Fachliteratur Ergebnisse von
Forschungs- und Entwicklungsarbeiten. Diese Daten kénnen jedoch nur sehr begrenzt fiir
diese Untersuchung verwendet werden. Erstens konnen die Aussagen kaum auf spéter rea-
lisierte groBtechnische Prozesse ilibertragen werden. Zweitens gelangt nur ein Bruchteil der
entwickelten Prozesse zu einer grotechnischen Realisierung.

Informationen aus Patentschriften erwiesen sich aus folgenden Griinden als wenig niitzlich:

¢ Fine groBtechnische Realisierung der patentierten Prozesse geht aus den Patenten nicht
hervor. Der grofite Teil der Patente wird iiberhaupt nicht realisiert.

e Die Angaben in den Patenten sind in den meisten Fillen sehr ungenau. Dies gilt z.B. fiir
die Zusammensetzung des Katalysators, den Temperaturbereich, den Druckbereich usw.

¢ Die fiir die Untersuchung relevanten Daten zu Standzeit, Raum-Zeit-Ausbeute, Kataly-
satormenge usw. sind in den Patentschriften nicht enthalten.

Zu den veroffentlichten Informationen gehoren auch diejenigen, die im Internet verfligbar
sind. Dies sind Informationen aus Unternehmen, Forschungsinstituten, Verbanden und aus im
Internet ver6ffentlichten Studien. Dieses Instrument wurde auch genutzt. Leider waren die Er-
gebnisse relativ diirftig.



2.2.2 Informationen aus anderen Quellen

Direkte Kontakte zu Chemieunternehmen sowie zu Herstellern und Entsorgern von Kataly-
satoren wurden dazu genutzt, die Informationen aus der Fachliteratur zu vervollstandigen.

Die Lieferanten von Informationen kénnen in folgende Gruppen eingeteilt werden:

Erdolgesellschaften und Raffineriebetreiber,

Unternehmen der chemischen Industrie (Unternehmen der chemischen Industrie im enge-
ren Sinne und Polymerhersteller),

Kraftwerksbetreiber,

Unternehmen der Katalysatorentwicklung, -regenerierung und -wiederaufbereitung,
Forschung- und Entwicklungsinstitutionen und

Verbande und Forschungsinstitute der oben genannten Institutionen.

Nachdem die bendtigten Informationen festgelegt wurden, wurden die relevanten Unter-
nehmen und andere Institutionen kontaktiert. Die Informationsakquisition war jedoch aus
folgenden Griinden nur teilweise erfolgreich:

¢ Die richtigen Ansprechpartner konnten nicht immer identifiziert werden. Vor allem bei
einem solchen Thema sind Kenntnisse und Erfahrungen auf viele Personen verteilt.

e Wegen der Uberlastung der Mitarbeiter in der Industrie ist die verfiigbare Zeit fiir Ge-
sprache sehr begrenzt.

e Ein Grofteil der Informationen zu den Prozessen und Katalysatoren sowie zu ihrem
Verbrauch und Verbleib wird als Firmen-Know-how betrachtet und nicht bekannt ge-
geben.

2.2.3 Brauchbarkeit von statistischen Daten zu den Katalysatoren

Veroffentlichte und unveroffentlichte Statistiken zum Verbauch von Katalysatoren sind sehr
unterschiedlich in ihrer Ausfiihrlichkeit und Genauigkeit. Teilweise widersprechen sie sich.
Dies hat zwei Ursachen. Erstens weichen die Erfahrungen in den unterschiedlichen Unter-
nehmen hinsichtlich der Aktivitit und der Standzeit der Katalysatoren stark voneinander ab.
Zweitens sehen die Unternehmen keine Veranlassung, solche Daten zusammenzustellen und
zu verOffentlichen. Teilweise werden sie als internes Know-how betrachtet. Daher wird eine
systematische Datenerhebung nicht durchgefiihrt.

Zudem sind die Unterschiede von einer Branche zur anderen sehr gro3. In der Erdolverar-
beitung, wo relativ wenige Katalysatoren in grofleren Mengen eingesetzt werden, ist die
Datenbasis wesentlich besser als in der chemischen Industrie. Das Gleiche gilt fiir die Um-
weltkatalysatoren mit relativ wenigen Prozessen und Katalysatorarten. In der chemischen
Industrie werden dagegen sehr verschiedene Katalysatoren in zahlreichen Prozessen verwen-
det, die teilweise durch die Anlagebetreiber entwickelt wurden. Daten hierzu sind recht wenig
verOffentlicht. Eine Ausnahme bilden einige Gro3synthesen.

Auch ist die Datenbasis von einem Land zum anderen verschieden. In den USA werden
wesentlich mehr Daten zu den Katalysatoren veroffentlicht als in Deutschland und Europa.
Diese Daten sind nur teilweise auf deutsche Verhiltnisse iibertragbar. Ahnliches gilt fiir den
Verbleib der Katalysatoren. Verschiedene Umweltgesetzgebungen und Industrietraditionen
fihren zu unterschiedlichem Umgang mit den verbrauchten Katalysatoren.



3 Klassifikation und Beschreibung der Katalysatoren

Ein Katalysator wird als ein Stoff definiert, der die Reaktion beschleunigt, ohne sich chemisch
zu verandern. Tausende verschiedener Katalysatoren werden in der chemischen Industrie ein-
gesetzt. Eine wichtige Voraussetzung zur Untersuchung ihrer Umweltauswirkungen ist ihre
Klassifikation. Dadurch kénnen sie in Gruppen zusammengefasst und gruppenweise unter-
sucht werden. Die Klassen und Gruppen werden in diesem Kapitel nur soweit beschrieben,
wie dies fiir die Darstellung der Zusammenhinge notwendig ist.

Technische Katalysatoren kénnen nach verschiedenen Kriterien klassifiziert werden. Die klas-
sische Klassifikation wird hier iibernommen:

1. Katalyseart (Aggregatzustand),
2. stoffliche Zusammensetzung,

3. Einsatzgebiete,

4. Aufbau der Katalysatoren und
5. Reaktionsart.

Die Klassifikationskriterien werden in den folgenden Unterkapiteln besprochen.
3.1 Katalyseart

Katalysatoren werden nach der Katalyseart (dem Aggregatzustand) in homogene und hetero-
gene Katalysatoren eingeteilt. Auch sind Ubergangsformen gebriuchlich. Diese Klassifikation
ist am meisten verbreitet. Die heterogenen Katalysatoren sind mit einem Marktanteil von 85
bis 90% wirtschaftlich wesentlich wichtiger. Daher spielen sie fiir diese Untersuchung eine er-
heblich groBere Rolle als die homogenen Katalysatoren. In Kap. 3.1.1 werden die homogenen
und in Kap. 3.1.2 die heterogenen Katalysatoren erlautert.

3.1.1 Homogene Katalysatoren

Die homogene Katalyse findet in einer einheitlichen Gas- oder Fliissigphase statt. Die Kataly-
satoren sind molekular in der Reaktandenphase verteilt. Sie zeichnen sich durch hohe Selek-
tivitat aus. Zu den homogenen Katalysatoren gehdren im engeren Sinne die Ubergangsmetal-
lverbindungen (organometallische Katalysatoren). Im erweiterten Sinne gehdren auch die
Mineralsduren dazu.

Die Anwendung von Mineralsduren als Katalysatoren wurde seit den Anféngen der chemi-
schen Industrie praktiziert. Die Ubergangsmetallkatalysatoren wurden dagegen erst in den
letzten vier Jahrzehnten zur groBBtechnischen Reife gebracht. Dadurch erhielt die homogene
Katalyse einen grofen Aufirieb und gewinnt trotz ihres geringen Anteils immer mehr an Be-
deutung. Dies gilt nicht nur fiir die Spezialchemikalien, sondern auch fiir die Grund- und
Industriechemikalien. Bekannte Beispiele sind die Hydrierungsreaktionen bei der Polyme-
risation und der Oxo-Synthese sowie die Oxidation von Kohlenwasserstoffen. Dabei ist die
Oxo-Synthese die mengen- und wertmaBig bedeutendste Homogenkatalyse. Solche Kataly-
satoren werden in kleinen Mengen eingesetzt und oft intern, teilweise in situ, von den Che-
mieunternehmen hergestellt.

Bei der homogenen Katalyse konnen grofiere Katalysatorverluste entstehen, die die Wirt-
schaftlichkeit der Prozesse beeinflussen. Dies hangt damit zusammen, dass der Katalysator



aus der homogenen Phase schwer zu trennen ist, da er in der Reaktionsmischung gelost ist
(siehe Kap. 6.1.3.2). Physikalische Trennverfahren sind nur vereinzelt anwendbar, und man
muss die Katalysatoren chemisch trennen. Wenn die Konzentration des Katalysators sehr
gering ist, beldsst man ihn im Produkt. Dies ist oft der Fall bei Feinchemikalien.

Zu den Ubergangsformen zwischen homogenen und heterogenen Katalysatoren gehoren die
heterogenisierten Homogenkatalysatoren. Verschiedene Versuche wurden in den letzten Jahr-
zehnten unternommen, um die oben genannten Nachteile zu mildern. Die Forschung ging
unter anderem in Richtung der Heterogenisierung der homogenen Katalysatoren, indem die
homogenen Katalysatoren auf Tragern fixiert wurden, um die Abtrennung vom Produkt zu
erleichtern. Die Fixierung kann durch ionische oder kovalente Bindung der Aktivkomponente
an funktionelle Gruppen des Tragers oder durch Adsorption erfolgen. Ein Beispiel fiir solche
Tragermaterialien sind Polymertrager. Allerdings handelt es sich dabei um eine chemische
Bindung an den Triger. Diese Entwicklungen haben noch keine grof3e technische Bedeutung
(zur homogenen Katalyse siehe [71]).

Eine weitere Ubergangsform bilden die Metallocenen, die im Gegenteil zu den homogenen
Katalysatoren mehrere aktive Zentren ausweisen. Beispiele hierzu sind Rhg(CO);6 und
Ru3(CO),,. Diese Gruppe von Katalysatoren findet Anwendung bei der Polymerisation von
Olefinen (siehe Kap. 5.3.4).

3.1.2 Heterogene Katalysatoren

Die heterogene Katalyse findet zwischen mehreren Phasen statt. Uberwiegend ist der Kataly-
sator ein Feststoff, wihrend die Reaktanden Gase oder Fliissigkeiten sind. Die Trennung des
Katalysators ist hierbei wesentlich einfacher als bei der homogenen Katalyse. Aus diesem
Grund und wegen der grofleren Mengen an heterogenen Katalysatoren ist die Bedeutung der
Wiederaufbereitung und Riickfiihrung der Katalysatoren insgesamt gro3er. Heterogene Kata-
lysatoren werden in Vollkatalysatoren und Tragerkatalysatoren eingeteilt (siche Kap. 3.3).

3.2 Katalysatorzusammensetzung

Die stoffliche Zusammensetzung der Katalysatoren ist ein weiteres wichtiges Klassifikations-
kriterium. Verschiedene Einteilungen der Katalysatoren nach Stoffgruppen sind, je nach
Zweck der Untersuchung, in der Fachliteratur angegeben worden. Fiir die Untersuchung der
Umweltauswirkungen der Katalysatoren erscheint die folgende Einteilung sinnvoll:

Edelmetalle,

Nichtedelmetalle,

Zeolithe und andere Saure-Basen-Katalysatoren,
Mineralsduren und

5. andere Katalysatoren.

b=

Die Metalle spielen eine hervorragende Rolle in der Katalyse. Die meisten Katalysatoren sind
Metallkatalysatoren. WertméBig dominieren sie bei weitem. Daher wird im Folgenden kurz
auf sie eingegangen.

Ca. 75 Elemente gehoren zu den Metallen. Sie werden oft entsprechend dem Periodensystem
eingeteilt. Danach gilt Folgendes:

Die I. und II. Hauptgruppe enthalten nur Metalle:



I. Hauptgruppe (Alkali-Metalle): Li, Na, K, Rb, Cs, Fr,
II. Hauptgruppe (Erdalkali-Metalle): Be, Mg, Ca, Sr, Ba.

In der II1. und I'V. Hauptgruppe sind folgende Metalle vertreten. .

III. Hauptgruppe: Al, In, Ti
IV.  Hauptgruppe: Pb, a-Sn

Die anderen Elemente der III. und IV. Hauptgruppe sind Halbmetalle.

Die Elemente der Nebengruppen sind alle Metalle. Die Nebengruppen werden jeweils nach
einem Element der Nebengruppe bezeichnet:

L Nebengruppe (Kupfer-Gruppe): Cu, Ag, Au
IL. Nebengruppe (Zink-Gruppe): Zn, Cd, Hg
III.  Nebengruppe (Skandium-Gruppe): Sc, Y, La, Ac usw. (siche unten Seltenerdmetalle)
IV.  Nebengruppe (Titan-Gruppe): Ti, Zr, Hf, Ku
V. Nebengruppe (Vanadium-Gruppe): V, Nb, Ta
VI.  Nebengruppe (Chrom-Gruppe): Cr, Mo, W
VII. Nebengruppe (Mangan-Gruppe): Mn, Tc, Re
VIII. Nebengruppe bestehend aus drei Untergruppen:
Eisengruppe : Fe, Co, Ni
Gruppe der leichten Platin-Metalle: Ru, Rh, Pd
Gruppe der schweren Platin-Metalle: Os, Ir, Pt

Die Metalle der I. Hauptgruppe werden relativ selten als aktive Katalysatoren, dafiir aber
mehr als Promotoren eingesetzt.

Die Metalle der II. Hauptgruppe werden als Metalloxide in der Katalyse eingesetzt. Sie kon-
nen auch als Tragermaterialien eine wichtige Rolle spielen.

Die Seltenerdmetalle der III. Nebengruppe bestehen aus 16 Elementen. Von diesen werden
folgende Elemente als Katalysatoren in reiner Form oder als Gemische verwendet: Gadoli-
nium, Ytterium, Samarium, Neodym, Lanthan und Cer [21], [73].

Die Metalle werden auch nach der Sauerstoffaffinitat in drei Gruppen unterteilt:

1. Edelmetalle: Sie weisen eine geringe Affinitit zu Sauerstoff auf. Dazu gehoren Silber,
Gold, Platin, Ruthenium, Rhodium, Palladium, Osmium und Iridium. Das Quecksilber ist
streng genommen ein Edelmetall. Fiir diese Untersuchung soll es zu den Nichtedelmetal-
len gerechnet werden, da es wegen seinem relativ geringen Wert in der Wiederaufberei-
tung wie ein Nichtedelmetall behandelt wird.

2. Halbedelmetalle: Sie weisen eine begrenzte Affinitit zum Sauerstoff auf, wie z.B. Kupfer,
Zinn, Nickel usw.
3. Unedle Metalle: Eisen, Zink, Magnesium, Aluminium, Calcium, Natrium usw.

Die beiden letzten Gruppen werden oft zusammengefasst und als Nichtedelmetalle (englisch:
base metals) bezeichnet. Diese Bezeichnung wird in dieser Untersuchung verwendet, um alle
Nichtedelmetalle zu charakterisieren.

Die Metalle werden auch nach ihrer Dichte in Schwer- und Leichtmetalle eingeteilt. Die
Grenze zwischen den beiden Gruppen wird nicht einheitlich festgelegt. Das Rompp-Lexikon
[22] setzt die Grenze bei 3,5-5 g/cm’ und zahlt auch Halbmetalle, wie Se und As, zu den
Schwermetallen. Es nimmt aber die Edelmetalle aus der Gruppe der Schwermetalle heraus.



Fiir diese Untersuchung wird die Grenze bei der Aluminium-Dichte von 4,55 g/em’ fest-
gelegt, wobei Aluminium nicht zu den Schwermetallen gerechnet wird. Schwermetalle sind
nicht untereinander chemisch verwandt. Beispiclsweise gehoren alle Edelmetalle zu den
Schwermetallen, aber nur ein Teil der Nichtedelmetalle. Dadurch kann ein Metall mehrfach
durch die Zugehorigkeit zu einer Metallgruppe charakterisiert werden. Damit weicht diese
Einteilung von der oben verwendeten Einteilung nach dem Periodensystem ab. Die wichtig-
sten Schwermetalle sind: Pb, Ca, Cr, Co, Fe, Au, Cu, Ma, Mo, Ni, die Platin-Metalle, Hg, Ag,
V, W, Zn und Sn.

Eine weitere Moglichkeiten der Klassifikation besteht darin, die Metalle in Eisen- (Fe, Co,
Ni) und Nichteisenmetalle einzuteilen. Diese Einteilung ist in der Technik gebrauchlich.

Man unterscheidet auflerdem Metallkatalysatoren und andere Metallverbindungen. Als Me-
tallkatalysatoren werden solche Katalysatoren bezeichnet, bei denen das katalytisch aktive
Metall entweder in reiner Form oder in Legierung mit anderen Metallen vorliegt. Dazu ge-
horen Edelmetallpulver, Edelmetallnetze und das Raney-Nickel. Bei den Metallverbindungen
liegt das Metall als Oxid oder Salz vor.

Die Metalle und ihre Verbindungen werden in zwei Unterkapiteln behandelt, die Edelmetalle
in Kap. 3.2.1 und die Nichtedelmetalle in Kap. 3.2.2. Diese Einteilung hat sich in der Kataly-
satorwirtschaft eingebiirgert.

Zeolithe, Mineralsduren und andere Katalysatoren werden in den Unterkapiteln 3.2.3, 3.2.4
und 3.2.5 erlautert. Bei der Behandlung der Edel- und Nichtedelmetallkatalysatoren werden
sowohl die Metalle, die Metalllegierungen als auch die Verbindungen der Metalle behandelt,
wenn sie nicht unter einer anderen Katalysatorgruppe besprochen werden.

3.2.1 Edelmetalle

Die Edelmetallkatalysatoren haben eine grole Bedeutung in der Katalysatorwirtschaft. Alle
Edelmetalle kdnnen in metallischer Form und als Metalllegierungen fiir die Katalyse einge-
setzt werden. Dies hangt mit ihrem Charakter zusammen, instabile Oxide zu bilden. Vor allem
besitzen die Platin-Metalle ausgezeichnete katalytische Eigenschaften. Sie werden in zahl-
reichen Prozessen in allen Sparten und Einsatzbereichen eingesetzt. Aus dieser Gruppe haben
Pt, Pd und Rh die grofite Bedeutung. Pd ist ein besonders hervorragender Katalysator und ist
gleichzeitig aktiv und selektiv. Auch Silber findet einige Anwendungen. Wesentlich weniger
werden Gold und Quecksilber als Katalysatoren eingesetzt.

In Tabelle 1 werden die wichtigsten Reaktionen genannt, bei denen Edelmetallkatalysatoren
verwendet werden. In der Fachliteratur werden umfangreiche Listen von Prozessen angege-
ben, bei denen Edelmetallkatalysatoren eingesetzt werden (siehe z.B. [24,S.246]).

Tabelle 1: Einsatzbereiche der Edelmetallkatalysatoren

Metall Reaktion/Einsatzbereich

Platin-Metalle Oxidation, Hydrierung, Dehydrierung

Ag Oxidation

Edelmetalle werden sowohl bei der homogenen als auch bei der heterogenen Katalyse ver-
wendet. Als Beispiel fiir die homogene Katalyse sind hier die organischen Rh-Komplexe fiir
die Niederdruck-Hydroformulierung von Olefinen zu nennen. In der heterogenen Katalyse
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gibt es zahlreiche Verwendungen (siehe z.B. [24,S.246]). Die mengenméafig bedeutenden
Prozesse werden in Tabelle 2 dargestellt.

Tabelle 2: Mengenmifig bedeutende Prozesse mit Edelmetallkatalysatoren

Einsatzbereich Prozess/Produkt
Raffinerieprozesse Katalytisches Reforming, Hydrocracking, Isomerisierung
Prozesse der chemischen | Vinylchlorid, Formaldehyd, Ethylenoxid, Vinylacetat, Salpeter-
Industrie sdure, Cyclohexan, Caprolactam, Adiponitril, Toluylendiiso-

cyanat, Cyanwasserstoff, Essigsdure, Acetaldehyd, 1-Butanol,
Butyraldehyd, Wasserstoffperoxid

Umweltprozesse Abgasreinigung

3.2.2 Nichtedelmetalle

Die Nichtedelmetalle werden in groBen Mengen als Katalysatoren verwendet und in unter-
schiedlichen Formen als Katalysatoren eingesetzt. Um sie besser untersuchen zu konnen,
werden sie in folgende Gruppen unterteilt:

e Metallkatalysatoren: Zu dieser Gruppe gehdren diejenigen Katalysatoren, bei denen die

Metalle in reiner Form oder als Legierung vorliegen. Nur einige Nichtedelmetalle bewah-

ren unter Reduktionsbedingungen die metallische Form und konnen in dieser Form als

Katalysatoren eingesetzt werden. Von den Ubergangsmetallen sind es Fe, Co, Ni, Mo und

W und von den Nichtiibergangsmetallen Cu, Zn, As, Se, Cd, Sn, Sb, Te, Pb und Bi.

e Metalloxide: Zu den Oxiden zidhlen die halbleitenden Oxide und die nichtleitenden Oxide.

Beispiele fiir die erste Gruppe sind Cr,03, V,0s, CdO, Fe,03, Fe;04, BiO3, NiO, ZnO,
Bi,03, M00O3, CuO und TiO;. In groeren Mengen werden vor allem Fe;O4, MoOj; und

V,0s eingesetzt. Sie sind gute Oxidationskatalysatoren und werden in ihrer Aktivitit nur

von den Edelmetallen tibertroffen. Zur zweiten Gruppe gehoren Al,03, MgO und SiOs.
Sie werden in Kap. 3.2.3 behandelt (siche auch Kap. 3.3).

e Metallhalogenide: Verschiedene Metallhalogenide werden als Katalysatoren verwendet,
wie z.B. CuCl,, FeCl,, und AICl;. CuCl, wird iiberwiegend fiir Oxidationsprozesse und

AICI; fur Alkylierungsprozesse verwendet. Das AlCl5 gilt als umweltbelastend. Seit vie-

len Jahren wird diskutiert, es zu ersetzen. Phosphorsédure und die Zeolithe bilden eine

Alternative hierzu. Zu dieser Gruppe gehoren auch die Friedel-Craft-Katalysatoren. Dies
sind Metallhalogenid-Schlamme (Lewis-Séuren), die zur Katalyse von Alkylhalogeniden

mit aromatischen Kohlenwasserstoffen verwendet werden. Sie werden seit vielen Jahr-
zehnten kommerziell eingesetzt. Wirtschaftliche, technische und 6kologische Faktoren
haben jedoch zur Entwicklung von Ersatzkatalysatoren gefiihrt (siehe Kap. 3.2.4).

e Metallsulfide: Sulfide der Metalle Co, Mo, Ni und W sind schwefelresistente Katalysa-

toren und werden tiberwiegend zur Entschwefelung von Erdgas und von Erdélfraktionen

eingesetzt.

e Andere Metallsalze: Verschiedene Metallsalze werden als Katalysatoren verwendet. Bei-

spiele dazu sind Metallacetate (Co-Acetat, Cu-Acetat, Sn-Acetat), Caz(PO4), usw.

Eine Auswahl der wichtigsten Metallkatalysatoren mit den zugeh6ren Reaktionen bzw. Ein-

satzbereichen wird in Tabelle 3 dargestellt.

11



Tabelle 3: Einsatzbereiche der Nichtedelmetallkatalysatoren

Metall Reaktion/Einsatzbereich
Co Polymerisation, Hydrierung, Dehydrierung
Co-Mo Hydrierende Entschwefelung (vor allem von Erdol)
Cr Dehydrierung
Cu Oxidation, Isomerisierung, Hydrierung
Mo Hydrierung, Dehydrierung, Reduktion [60,S.479]
Ni Hydrierung, Dehydrierung, Isomerisierung
Ni-Mo Hydrierende Entschwefelung (vor allem von Erdol)
A" Selektive Oxidation (V,0s)
W-Mo Hydrierende Entschwefelung (vor allem von Erdol)
Zn Entschwefelung (von Erdgas und schwefelhaltigen Abgasen in der

chemischen Industrie)

Die Seltenerdmetalle werden in der Katalysatortechnologie als Promotoren verwendet (siehe

z.B. [75], [21]). Zum Beispiel enthalten die Zeolithe fiir das katalytische Kracken 5 bis 20%
Seltenerdmetalle [16]. Dadurch entsteht ein hoherer Anteil an Cs-Fraktionen. Auch werden

Seltenerdmetalle zur a-Form des Aluminiumoxids zugegeben, das als Trigermaterial verwen-
det wird, um die Oberflidchenaktivitit oberhalb von 1000 °C zu erhohen.

In Tabelle 4 werden die wichtigsten Prozesse genannt, bei denen Nichtedelmetallkatalysa-

toren eingesetzt werden.

Tabelle 4: Die wichtigsten Nichtedelmetallkatalysatoren mit den dazugehérenden Prozessen und

Produkten
Nichtedelmetall- Prozess/Produkt
katalysator

Co-Mo Hydrotreating (Benzin und Mitteldestillate)

Cr 1,4-Butadien aus Butan
Styrol aus Ethylbenzol

CuCl, 1,2-Dichlorethan

Cu-Cr Methanol aus Synthesegas

Cu-Zn CO-Niedertemperaturkonvertierung

Cu-ZnO Methanol aus Synthesegas

Fe-Cr CO-Hochtemperaturkonvertierung

Fe,03, Fe304 Styrol aus Ethylbenzol
Ammoniak aus Synthesegas

Ni Synthesegas aus Methan (Reforming)
Hydrierung von Olen und Fetten
Methanisierung von CO und CO,
Hydrocracking

Ni-Mo Hydrotreating (Benzin und Mitteldestillate)

V,0s Schwefelsaure aus Schwefeldioxid
Maleinsdureanhydrid aus Benzol
Phthalsdureanhydrid aus 0-Xylol und Naphthalin
Acrylnitril aus Propen und Ammoniak

W-Mo Hydrotreating (Benzin und Mitteldestillate)

ZnO Entschwefelung von Erdgas und schwefelhaltigen Abgasen

Zn0-Cr,03 Methanol aus Synthesegas
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3.2.3 Zeolithe und andere Saure-Basen-Katalysatoren

Die Zeolithe gehoren zur Gruppe der Molekularsiebe mit einem Aluminosilikat-Gertist und
fungieren als starke Séuren. Sie sind stark wasserhaltige, kristalline Aluminosilikate natiir-
lichen oder synthetischen Ursprungs mit hochgeordneten Strukturen. Dabei unterscheidet man
eine Reihe von Strukturtypen, die unter Zusatz von organischen Basen hergestellt werden.
Der Al,O;-Gehalt liegt zwischen 60 und 65 Gew.-% und der SiO,-Gehalt zwischen 35 und
40-Gew.-%.

Obwohl die Zeolithe zu den Nichtedelmetallkatalysatoren gehdren, werden sie in einem
gesonderten Kapitel behandelt, da sie eine wichtige Rolle bei den katalytischen Prozessen
spielen und ihre Umweltauswirkungen sich von denen anderer Metalle unterscheiden.

Grof3e Mengen Zeolithe werden als Katalysatoren eingesetzt, wobei ca. 90% fiir das kataly-
tische Kracken verwendet werden (sieche Kap. 4.1.2.1). Ihre Bedeutung nimmt zu. Zukiinftig
werden eventuell viele Metall-, Mineralsdure- und Lewis-Saure-Katalysatoren durch sie
ersetzt werden konnen. Es wird daran gearbeitet, dass sie moglichst bald die Mineralsaure-
katalysatoren und das Aluminiumchlorid ersetzen, die eine nicht geringe Umweltbelastung
darstellen [94], [112], [170]. Tatsachlich wurde das Aluminiumchlorid fiir die Isomerisierung
der Cg-Fraktion durch Verwendung einer Variante des Mobil-Badgar-Prozesses weitgehend
ersetzt. Auch bei der Herstellung von Cumol aus Benzol und Propen beobachtet man eine
langsame Verfahrenssubstitution, wobei bei den neuen Verfahren durchweg Zeolithe als
Katalysator verwendet werden.

Inzwischen sind zahlreiche Modifikationen im Einsatz. Zeolithe werden mit verschiedenen
Metallen dotiert wie z.B. Pt, Pd oder Ni, wobei ein Gehalt bis 0,5% erreicht wird. Sie werden
iberwiegend bei Raffinerieprozessen und in der Petrochemie verwendet. In die Industrie-,
Fein- und die Spezialchemikalien finden sie langsam Eingang. Beispiele fiir die Anwendung
von Zeolithen sind in Tabelle 5 angegeben (fiir weitere Prozesse siehe z.B. [112]).

Tabelle 5: Beispiele fiir die Verwendung der Zeolithe als Katalysatoren

Einsatzbereich Prozess
Raffinerieprozesse e Katalytisches Kracken
e Hydrocracking
e I[somerisierung
e Dewaxing-Prozesse
e  MTG-Prozess (methanol to gasoline)

Chemische Prozesse

Mobil-Badger-Prozess (Ethylbenzol aus Ethen und Benzol)
Xylol-Isomerisierung zur Gewinnung von hdheren p-Xylol-
Anteilen in Cg-Aromaten

e Cumol aus Benzol und Propen

e  MTO-Prozess (methanol to olefin)

Umweltprozesse e Abgasentstickung

Die anderen Saure-Basen-Katalysatoren sind nichtleitende Metall- und Halbmetalloxide und
werden analog zu den Zeolithen sowohl als Katalysatoren als auch als Tragermaterial ver-
wendet. Die wichtigsten unter ihnen sind Na,O, MgO, Al,Os, SiO, und P,0s. Sie sind starke
Sauren und werden auch als feste Sauren bezeichnet. Die Bezeichnung feste Sauren gilt

sowohl fiir die genannten Oxide als auch fiir Mineralsduren auf Tragermaterial (weiteres
hierzu [117]).
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3.2.4 Mineralsauren

Mehrere Mineralsduren werden als Katalysatoren verwendet. Die wichtigsten unter ihnen sind
H,SO4, H3PO4, HF und HCI. Sie werden vor allem bei Polymerisation, Isomerisierung und
Alkylierung in der Erdolverarbeitung und Petrochemie eingesetzt. Sie werden in groBen Men-
gen verbraucht und gelten als Niedrig-Preis-Katalysatoren. Thre Standzeit ist sehr gering.
Nach Verlust der Aktivitét durch starke Verunreinigungen werden sie dhnlich anderen verun-
reinigten Sauren in der chemischen Industrie behandelt (sieche Kap. 7.2.2). Aus diesen Griin-
den erscheinen sie manchmal nicht in den Statistiken der Katalysatoren.

Der wichtigste Mineralsdurekatalysator ist die Schwefelsdure. Sie findet zahlreiche Anwen-
dungen als Katalysator in der chemischen Industrie und in der Erd6lverarbeitung und wird in
gro3en Mengen eingesetzt (sieche Tabelle 6).

Tabelle 6: Beispiele fiir die Verwendung der Schwefelsiure als Katalysator

Produkt Herstellungsverfahren
2-Butanol Hydratisierung von Buten
Alkylbenzin Alkylierungsprozess
Ethanol Hydratisierung von Ethen
Ethylenglykol Hydratisierung von Ethylenoxid
Isopropanol Hydratisierung von Propen
Monochloressigsdure Hydrolyse von Trichlorethen
Phenol Oxidation von Cumol

Phosphorsdure wird auch in einigen Prozessen als Katalysator verwendet (Tabelle 7). Bei
neueren Entwicklungen wird die Séure auf Tragermaterial aufgetragen (siche unten).

Tabelle 7: Beispiele fiir die Verwendung von Phosphorsiure als Katalysator

Produkt Herstellungsverfahren
Cumol Alkylierung von Benzol
Ethylbenzol Alkylierung von Benzol
Isopropanol Hydratisierung von Propen
Polymerbenzin (Alkylparaffine) Polymerisation

Flusssaure (HF) galt lange Zeit als der klassische Katalysator fiir Alkylierungs-Prozesse in der
Erdolraffination, vor allem fiir die Alkylierung von Isobutan mit Buten. Aullerdem wird sie
zur Alkylierung von Benzol zu Cumol, zur Isomerisierung von Xylol-Gemischen und zur
Herstellung von Alkylparaffinen eingesetzt (siehe Tabelle 8). Wegen ihrer Toxizitét steht sie
im Mittelpunkt der Diskussion. (siehe Kap. 7.2.2).

Tabelle 8: Beispiele fiir die Verwendung von Flusssiure als Katalysator

Produkt Herstellungsverfahren
Cumol Alkylierung von Benzol
Alkylparaffine Alkylierung von Paraffinen

p- und o0-Xylol

Isomerisierung von m-Xylol
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Ein weiterer Mineralsdurekatalysator ist die Salzsdure, die zur Herstellung von Bisphenol-A
aus Phenol und Aceton verwendet wird.

In den letzten Jahren wurden weitere Sdurekatalysatoren entwickelt. Diese werden als feste
Séuren bezeichnet, da sie auf ein Trigermaterial aufgetragen werden. Man kommt mit gerin-
geren Mengen aus, und sie haben wesentlich hohere Standzeiten als die konventionellen
Sédurekatalysatoren [58]. Zu nennen sind Ersatzkataylsatoren fiir die Friedel-Craft-Katalysa-
toren zur Alkylierung von Aromaten. Zu diesen Prozessen gehoren das Verfahren zur Her-
stellung von linearen Alkylbenzolen, das Verfahren zur Herstellung von Cumol und das Ver-
fahren zur Herstellung von Ethylbenzol in der Flissigphase. Verwendet wird eine feste Phos-
phorséure fiir die Cumol-Herstellung. Ende 1996 betrug der Anteil dieses Prozesses an der
Gesamtproduktion 70% [19].

Organische Séuren werden auch gelegentlich als Katalysatoren verwendet, wie z.B. p-Toluol-
sulfonsdure zur Herstellung von Dimethylterephthalat aus p-Xylol. Die eingesetzten Mengen
sind jedoch sehr gering im Vergleich zu den anorganischen Mineralsiuren.

3.2.5 Andere Katalysatoren

Diese Gruppe ist nicht homogen und umfasst verschiedene Arten von Katalysatoren. Dazu
gehoren beispielsweise:

e Metallkomplexkatalysatoren (wie z.B. Ziegler-Natta-Katalysatoren und Metallocene)
(siehe Kap. 5.3.4)

e Phosphite und

e Aktivkohle.

Die organischen Peroxide werden in groBeren Mengen als freiradikale Initiatoren bei der Her-
stellung von PVC und LDPE eingesetzt. Sie sind keine Katalysatoren im engeren Sinne und
werden daher nicht weiter behandelt.

In Tabelle 9 werden einige Katalysatoren der Gruppe ,,andere Katalysatoren mit ihren
Einsatzprozessen aufgelistet.

Tabelle 9: Andere Katalysatoren mit ihren Einsatzprozessen

Katalysator Prozess/Produkt
Metallkomplexkatalysatoren | PP, HDPE, BR, PIR
Basen NaOH oder Ca(OH),: Ameisensdure aus CO und H,O
Ca(OH),: Pentaerythrit aus Acetaldehyd und Formaldehyd
Halbmetalle Se: Methylendiphenylenisocyanat
Antimonoxid: Polyester
Phosphite Alkaliphenylphosphinate: Polyamide
Halogene BF;3: Ethylbenzol aus Benzol
HBF,: Alkylbenzole durch Alkylierung von Benzol
Aktivkohle Rekuperationsschwefel aus schwefelhaltigem Erdgas
Entstickung von Abgasen
Triethylphosphat Essigsaureanhydrid aus Essigsdure
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3.3 Aufbau der Katalysatoren

Heterogene Katalysatoren konnen nach ihrem Aufbau in Voll- und Tréagerkatalysatoren unter-
schieden werden. Homogene Katalysatoren sind von dieser Klassifikation nicht bertihrt.

3.3.1 Vollkatalysatoren

Vollkatalysatoren konnen verschiedene Formen annehmen, z.B. Netze, Pulver, Tabletten usw.
Typische Beispiele fiir Vollkatalysatoren sind Pt/Rh-Netze fiir die Herstellung von Salpeter-
sdure, Fe,O3 mit Cr,O3-Zusétzen fiir die CO-Hochtemperaturkonvertierung, Fe,O; fiir die
Dehydrierung von Ethylbenzol zu Styrol. Bei der Herstellung von Vollkatalysatoren werden
oft die Aktivkomponenten aus wassriger Salzlosung gefallt, gewaschen und getrocknet. An
die Trocknung schliefit sich eine Formgebung an, z.B. in Form von Tabellen oder Stréngen,
eventuell unter Zugabe von Zusitzen.

3.3.2 Tragerkatalysatoren

Die Tréagerkatalysatoren machen die grofite Gruppe der heterogenen Katalysatoren aus und
haben die grofte wirtschaftliche Bedeutung. Sie sind vor allem in Erdolverarbeitungsprozes-
sen dominierend. Die Auftragung des Katalysators auf das Tragermaterial sorgt fiir eine gros-
sere Oberflache und damit eine hohere Aktivitét sowie eine bessere Regenerierbarkeit. Aufler-
dem tragt es zur mechanischen Festigkeit der Katalysatoren bei.

Die Tragerkatalysatoren teilt man in Trank- und Schalenkatalysatoren ein. Bei den Trénkkata-
lysatoren werden eine oder mehrere Aktivkomponenten auf den Trager gebracht, indem der
Tréger mit einer Losung, z.B. Salzlosung, getrankt und getrocknet wird. AnschlieSend wird
der Katalysator erhitzt und die aufgebrachten Metallsalze werden zu Oxiden zersetzt. Ein Bei-
spiel hierzu ist die Herstellung des Ethylenoxid-Katalysators, bei dem eine Silbersalz-Losung
auf Al,Oj; aufgetrankt wird.

Bei den Schalenkatalysatoren wird eine vorher hergestellte Aktivkomponente in diinner
Schicht festhaftend auf den Trager aufgebracht. Die wirksame Aktivkomponente kann dabei
eine Dicke von 0,1 bis 0,3 mm haben. Das Tragermaterial kann verschiedene Formen haben,
wie z.B. Pellets, Ringe, Pulver usw.

In manchen Féllen ist das Tragermaterial eine aktive Komponente, wie z.B. bei Edelmetallen
auf Aluminiumoxid. Damit ist eine genaue Abgrenzung zwischen der Aktivkomponente und
dem Tragermaterial nicht immer mdglich. Einerseits macht sich die Metalldispersion am
Tréagermaterial bemerkbar, andererseits haben die aciden Zentren des Aluminiumoxids Ein-
fluss auf die Aktivitdt. Durch Wechselwirkungen zwischen dem Katalysator und dem Trager-
material kann eventuell auch die Selektivitit des Katalysators verbessert werden.

Als Katalysatortrager werden porose Festkorper verwendet, wie Kieselgur, Silikagel, Alumi-
niumoxide, Magnesiumoxid, Bariumsulfat, Calciumcarbonat, Titandioxid, Zirkoniumdioxid,
Zeolithe, Aktivkohle, keramische Feststoffe und Polymere. Tragermaterialien in einem Pro-
zess konnen als Katalysatoren in einem anderen Prozess wirken.

v-Al,O3 hat sich wegen seiner giinstigen Eigenschaften zum Standardtrigermaterial fiir viele
Prozesse entwickelt. Jedoch ist es bis 450 °C stabil. Andere Konfigurationen des Al,Os blei-
ben bis zu Temperaturen von 600 °C stabil. Auch niedrige Druckverluste stellen eine wichtige
Anforderung dar.
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Polymere als Katalysatortrager haben in letzter Zeit an Bedeutung gewonnen. Man erhalt sie
durch chemische Modifikation von vorgeformten Polymeren mit groer Oberfléche (siehe
z.B. [108]). Sie eignen sich fiir feste Sauren, in dem diese auf den Polymer aufgetragen wer-
den (siehe Kap. 3.2.4).

Die Masse der Aktivkomponente ist in der Regel kleiner als die des Triagermaterials und kann
teilweise nur ein Bruchteil davon sein. Am deutlichsten ist dies bei den Edelmetallen zu beob-
achten.

3.3.3 Promotoren

Auch werden oft Promotoren zu den Katalysatoren zugegeben. Diese sind Substanzen, die
selbst nicht katalytisch aktiv sind, jedoch die Aktivitit von Katalysatoren erhohen. In der
Regel sind die Mengen der Promotoren wesentlich kleiner als die der Aktivkomponenten und
liegen bei einigen wenigen Prozenten. In einzelnen Fallen konnen sie hoher als die Aktivkom-
ponente liegen. Dabei konnen die Promotoren unterschiedlich wirken:

1. Die Selektivitat wird durch Beeinflussung der aktiven Katalysatoroberflache erhoht.

2. Sie beeinflussen den elektrischen Charakter der aktiven Phase und damit die chemische
Bindung der Adsorbate.

3. Sie inhibitieren das Wachstum kleiner Katalysatorpartikel zu gréeren, weniger aktiven
Teilchen.

4. Sie schiitzen die aktive Phase gegen Katalysatorgifte.

Dabei kann ein Katalysator mehrere Promotoren enthalten. Die Promotoren kdnnen aus Me-
tallen, Oxiden, Nichtmetallen usw. sein. Zur Veranschaulichung sollen einige Beispiele fiir
die Promotoren in Tabelle 10 angegeben werden.

Tabelle 10: Beispiele fiir Promotoren [1,S.188], [18]

Katalysator/Prozess Promotor
A1203 SiOz, ZI‘OQ, P, KzO, HCI, MgO
Zeolithe (katalytisches Kracken) Pt, Seltenerdmetalle, Al,O3
Pt/Al,O; (katalytisches Reforming) Re
MoO3/Al,03 (Hydrotreating) Ni, Co
Ni/Keramiktriager (Dampfreformierung) K
Cu/Al,0O3 (CO-Niedertemperaturkonvertierung) ZnO
Fe;04 (Ammoniak-Synthese) K,0, Al, Ca
Ag (Ethylenoxid) Alkalimetalle

Da die Promotoren bis zu 25% des Katalysatorgewichts ausmachen kdnnen, sollen sie dort in
der Untersuchung berticksichtigt werden, wo ihr Anteil bedeutend ist. Damit wird kein direk-
ter Unterschied zwischen der Aktivphase und den Promotoren gemacht. Nur wenn ihr Anteil
sehr gering ist oder die Umweltauswirkungen vernachldssigbar sind, werden sie nicht beriick-
sichtigt.

3.4 Deaktivierung und Standzeit

3.4.1 Deaktivierung von Katalysatoren

Katalysatoren konnen ihre Aktivitdat bzw. Selektivitdt nach wenigen Minuten so weit verlie-
ren, dass sie nicht mehr wirtschaftlich verwendet werden kénnen. Andere Katalysatoren kon-
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nen iiber Jahre in Betrieb bleiben. Unter Aktivitdt wird hier das Verhiltnis von Reaktions-
geschwindigkeit zu einem bestimmten Zeitpunkt t zur Reaktionsgeschwindigkeit zu Beginn
des Katalysatoreinsatzes (t = 0) verstanden. Unter Selektivitdt versteht man die Beglinstigung
der Entstehung eines Reaktionsproduktes gegeniiber anderen Produkten.

Vier Griinde konnen fiir den Verlust der Aktivitdt bzw. Selektivitat maBgeblich sein:

e Vergiftung durch Katalysatorgifte: Typische Katalysatorgifte sind H,S, COS, As, Pb, Hg
usw.

e Sintern: Damit ist eine thermische Zersetzung des Katalysators gemeint, was mit dem
Verlust der katalytischen Oberflache verbunden ist.

e Ablagerungen: Verschiedene Arten von Ablagerungen konnen sich auf der Aktivkompo-
nente bilden. Ein typisches Beispiel ist der Koksniederschlag auf dem Katalysator bei vie-
len organischen Synthesen und bei der Erdlverarbeitung.

e Verlust iiber Dampfphase: Es konnen sich fliichtige Verbindungen des katalytisch aktiven
Metalls bilden.

Nicht nur der Verlust an Aktivitat bzw. Selektivitiat zwingt zum Austausch des Katalysators.
Auch die mechanischen Eigenschaften konnen sich dndern. Dadurch kénnen beispielsweise
Katalysatoren briichig werden oder ihre mechanische Stabilitit verlieren (weiteres zur Deak-
tivierung siehe [97]).

3.4.2 Standzeit von Katalysatoren

Der Begriff ,,Standzeit” wird unterschiedlich gehandhabt. Allgemein versteht man unter
Standzeit die Betriebszeit bis zur ,,wirtschaftlichen* Deaktivierung des Katalysators. D.h., bis
er regeneriert oder im Falle einer irreversiblen Deaktivierung ausgetauscht wird. Damit unter-
scheidet man die Standzeit bis zur Regenerierung (reversible Deaktivierung) und die Standzeit
bis zum Austausch (irreversible Deaktivierung) (sieche Kap. 7).

Die Entscheidung zur Regenerierung bzw. zum Austauschs eines Katalysators ist wirtschaftli-
cher Natur. Bei einem konstanten Katalysatorvolumen und damit Reaktorvolumen stehen auf
der einen Seite eine abnehmende Ausbeute bzw. Selektivitdt und auf der anderen Seite die
Kosten fiir die Regenerierung bzw. fiir den Austausch des Katalysators. Der erste Faktor ver-
ursacht hohere Rohstoffkosten bzw. geringeren Ertrag und der zweite die Regenerierungs-
bzw. Austauschkosten. Zu den Kosten der Katalysatorregenerierung bzw. des —austausches
gehoren auch die Kosten fiir die Stillegung der Anlage, wenn die Anlage nur fiir diesen
Zweck stillgelegt werden muss. Durch die Minimierung von Teilkosten fiir einen bestimmten
Zeitraum erhélt man die optimale Standzeit:

Minimum
Kosten (Rohstoff- und Energiekosten + kapitalabhdngige Kosten des Katalysators + Kosten der

Katalysatorregenerierung bzw. des -austauschs)

Die Rohstoff- und Energiekosten sind eine Funktion der Aktivitdt und der Selektivitét des
Katalysators. Der genannte Zeitraum soll so ausgewahlt werden, dass er eine oder mehrere
Perioden der Katalysatorregenerierung bzw. des -austauschs enthélt. Er darf aber nicht zu lang
sein, damit eine gewisse Datensicherheit gewihrleistet ist. Eine solche Berechnung erfordert
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eine genaue Kenntnis des Deaktivierungsverhaltens des Katalysators, die in der Regel auf um-
fangreichen Erfahrungen basiert. In letzter Zeit kann sie teilweise durch Simulation ermittelt
werden.

In der Designphase ist eine zusétzliche Entscheidungsvariable vorhanden, ndmlich das Kata-
lysatorvolumen (oder die Katalysatormasse) im Reaktor. Mit steigendem Katalysatorvolumen
wird die Standzeit groBer, jedoch steigen gleichzeitig die fixen Kosten bedingt durch den
grofleren Reaktor und die hohere Kapitalbindung des Katalysators. Das Katalysatorvolumen
ist damit auch eine Optimierungsvariable, die in der Designphase bestimmt werden muss.
Durch die Minimierung der Gesamtkosten fiir einen bestimmten Zeitraum erhélt man die
optimale Standzeit fiir diesen Fall:

Minimum

Kosten (kapitalabhdingige Kosten des Reaktors + kapitalabhdngige Kosten des Katalysators +
Rohstoff- und Energickosten + Kosten der Katalysatorregenerierung bzw. des -austauschs)

Die Standzeit von Katalysatoren liegt im Durchschnitt bei 1 bis 2 Jahren [53]. Jedoch kann sie
stark von einem Prozess zum anderen bzw. von einem Katalysator zu anderen variieren. Auch
héngt die Standzeit von den Betriebsbedingungen, von den Rohstoffpreisen und den Verunrei-
nigungen in den Einsatzstoffen ab. In Tabelle 11 sind einige wichtige Reaktionen und typi-
sche Standzeiten der Katalysatoren zur Veranschaulichung angegeben. Aus dieser Tabelle ist
auch die breite Streuung der Standzeiten ersichtlich.

Tabelle 11: Standzeiten von Katalysatoren einiger grofitechnischer Prozesse aus der chemischen Industrie

Produkt/Prozess/ Katalysator Reaktions- Standzeit’
Reaktion bedingungen [Jahren]
Acetylen-Hydrierung Pd/Tréager 30-100°C 0,1-0,5 (revers. Deaktivierung); 5-10
50 bar (irrevers. Deaktivierung) [35,S.75]
Ammoniak-Synthese Fe-K,0/ALO4 450 - 550 °C |5-10[1, S.194]
200 — 500 bar
Benzol-Oxidation V-Mo-Oxide/ 350 °C 1-2 [35,S.76]
(X-A1203 1 bar
Dampfreformierung von | Ni-CaO/Al,O; 500 - 850 °C |2-4[35,S.74]
Erdgas (Primérreformer) 30 bar 2 [95]
Dampfreformierung von | Ni/Al,O4 > 1000 °C 5[95]
Erdgas 30 bar
(Sekundérreformer)
Entschwefelung von Cu-Mo-Sulfide/ |300-400°C |3 [95]
Erdgas Al,O4 30 bar
Ethen-Oxidation Ag/a-AlO, 200 -300°C |1-4[35,S.75]
10-20 bar
Formaldehyd durch Ag 500 - 600 °C | 0,3-1 [35,S.74]
Oxidation von Methanol 1 bar
CO-Hochtemperatur- Fe;04-Cr,0, 350 -500°C |2-4[35,S.74]
konvertierung 30 bar 3 [95]
Maleinsaureanhydrid V,05-MoO,/ 350 °C 1-2 1, S.194]
durch Benzol-Oxidation Al,O4 1 bar
Methanisierung Ni/Al,O4 250-350°C |5-10[1, S.194]
30 bar 6 [95]

! Unter Standzeit wird hier die Zeit bis zum Austausch des Katalysators (irreversible Deaktivierung) verstanden,

wenn nicht Gegenteiliges erwéhnt ist.




Tabelle: Fortsetzung

Methanol-Synthese Cu-ZnO/AL,0; 200 -300°C |2-8 [35,S.74]

50-100 bar
CO-Niedertemperatur- Cu-ZnO/Al,04 200 - 250 °C  [2-6 [35,S.74]
konvertierung 30 bar 2 [95]
Oxychlorierung von Ethen | CuCl,/Al,O; 250 °C 0,2-0,5 [35,S.76]

1-10 bar
Reduktion von Aldehyden |Cu-ZnO 250 - 400 °C |0,5-1 (revers. Deaktivierung); 2-8
zu Alkoholen 100-300 bar | (irrevers. Deaktivierung) [35,S.75]
Salpetersdure-Herstellung | Pt-Netze 800 -900°C [0,1-0,5[1, S.194], [35,S.74]
NH;-Oxidation zu NO 1-10 bar
Schwefelsdure V,0s/Trager 400 - 600°C | 5-10[35,S.74], > 10 [10]

1 bar

In Tabelle 12 werden analog die Standzeiten von Katalysatoren in den Raffinerieprozessen

dargestellt.
Tabelle 12: Standzeiten von Katalysatoren einiger Raffinerieprozesse
Prozess/ Reaktion Katalysator Reaktions- Standzeit”

bedingungen [Jahren]

Hydrierende Entschwefe- | Co-Mo- 300 - 400 °C | 1-2 (revers. Deaktivierung); 2-8

lung von Produkten der at- | Sulfide/Al,O; 5-100 bar (irrevers. Deaktivierung) [35,S.75]

mosphérischen Destillation

Hydrierende Entschwefe- | Co-Mo- 300 - 400 °C | 0,5-1 [35,S.75]

lung von Destillations- Sulfide/Al,O4 5-100 bar

riickstdnden

Hydrocracking von Ni-W-Sulfide/ 300 -400 °C | 1-5 (revers. Deaktivierung); 1-10

schwerem Ol AlLOs 5-100 bar (irrevers. Deaktivierung) [35,S.75]

Katalytisches Reforming | Pt-Re/Al,O; 450 -500 °C  [0,01-0,5 (revers. Deaktivierung); 2-
5-50 bar 15 (irrevers. Deaktivierung)

[35,S.75]

Katalytisches Reforming | Pt/Al,O; 500 °C 4- 6 [25,S.372]

Hydrierende Entschwefe- | CoS-MoS,/ 300 - 400 °C | 0,1-1[1, S.194] reversible

lung von Leichtpetroleum | Al,Os 35-70 bar Deaktivierung

Katalytisches Kracken Zeolithe 500 - 600 °C |2 .10 (revers. Deaktivierung).
1-3 bar [1,S.194]; 0,1 (irrevers. Deakti-

vierung) [35,S.75]
Entschwefelung von Cu-Mo-Sulfide/ |300 - 400 °C |2-8 [35,S.74]
Erdgas und Naphtha Al,O4 30 bar

3.5 Einsatzgebiete der Katalysatoren

3.5.1 Klassifikation der chemischen Produkte

Eine Klassifikation der Katalysatoren nach Einsatzgebieten ist notwendig, da die Art, die
Mengen und der Verbrauch von Katalysatoren sowie die Informationsquellen von einer
solchen Klassifikation abhiangen. Grob kann man die chemischen Produkte in folgende
Gruppen einteilen: Basis-, Industrie-, Fein- und Spezialchemikalien (siehe Abbildung 1).

? Unter Standzeit wird hier die Zeit bis zum Austausch des Katalysators (irreversible Deaktivierung) verstanden,

wenn nicht Gegenteiliges erwahnt ist.
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Abbildung 1: Produktgruppenmatrix der chemischen Industrie nach Kline [13]

Die Grundchemikalien sind undifferenzierte Produkte, die von verschiedenen Anbietern in
gro3en Mengen hergestellt werden. Sie werden in substanziell gleicher Form und nach allge-
mein akzeptierten Spezifikationen tiber die Zusammensetzung zu einem relativ niedrigen
Preis pro Mengeneinheit angeboten. Typische Vertreter der Grundchemikalien sind z.B. die
Roholverarbeitungsprodukte, die Olefinen und die Aromaten aus der organisch-chemischen
Industrie sowie Ammoniak, Schwefelsdure, Salpetersdure, Chlor und Natronlauge aus der
anorganisch-chemischen Industrie.

Die Industriechemikalien sind differenzierte Produkte, die hinsichtlich Rohstoftbasis, Pro-
duktionsmenge, Wertschopfung und Verkaufspreis den Grundchemikalien nahe stehen. Im
Gegensatz zu diesen werden sie jedoch auf eine bestimmte Leistung bzw. bestimmte Anwen-
dungseigenschaften hin optimiert. Daher werden Industrieprodukte je nach Anwendungs-
zweck in verschiedenen Modifikationen angeboten (z.B. Polystyrol fiir Spritzguss oder Extru-
sion). Auch fiir sie gibt es allgemein akzeptierte Spezifikationen. Beispiele fiir Industriepro-
dukte sind die Massenkunststoffe (PVC, PE, PP usw.).

Die Feinchemikalien sind undifferenzierte Produkte, die in relativ kleinen Mengen erzeugt
werden. Typische Vertreter der Feinchemikalien sind z.B. pharmazeutische Wirkstoftfe, Kos-
metika und Lebensmittelchemikalien.

Die Spezialprodukte sind differenzierte Produkte zur Losung spezieller Kundenprobleme. Sie
bilden die Produktgruppe mit der hochsten Anzahl an Produkten und den unterschiedlichsten
Anwendungsgebieten. Beispiele fiir Spezialprodukte sind Katalysatoren und
Spezialkunststoffe.

Fiir diese Untersuchung sind auf der Grundlage der oben genannten Kriterien fast nur Grund-
und Industriechemikalien von Interesse, da sie in groen Mengen produziert werden und da-
mit grofBere Mengen von Katalysatoren zum Einsatz kommen. Aullerdem werden iiber 80%
aller Grund- und Industriechemikalien katalytisch hergestellt, dagegen nur 20% der Fein-
chemikalien [14].

Die Grund- und Industriechemikalien spielen eine sehr wichtige Rolle in der Chemiewirt-
schaft in Deutschland. 1995 betrug ihr Anteil am Gesamtumsatz 50,2 % [105,S.26]. Mengen-
maBig ist ihr Anteil wegen der Preisrelation zu den Fein- und Spezialchemikalien wesentlich
groBer. Dadurch wird es ganz offensichtlich, dass mengenmaBig der groBite Teil der Kataly-
satoren zur Herstellung von Grund- und Industriechemikalien verwendet wird.
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Gebrauchlich ist auch eine Einteilung nach Sparten: Erdolverarbeitung, Petrochemie, Poly-
merchemie, organische Basischemikalien, anorganische Basischemikalien, sekundérer
Umweltschutz sowie Fein- und Spezialchemikalien. Jede Klasse kann weiter nach Produkt-
gruppen unterteilt werden, wie z.B. Aromaten, Olefinen usw. in der Petrochemie oder nach
den Hauptésten des Stammbaumes wie z.B. C;-Chemie (Synthesegas und Folgeprodukte),

Benzol-Folgeprodukte usw. (weiteres zur Abgrenzung der chemischen Industrie siche
[106,S.2])

3.5.2 Kilassifikation der chemischen Prozesse nach Einsatzgebieten

Fiir diese Untersuchung werden die katalytischen Prozesse in vier Einsatzgebiete zusammen-
gefasst, die zum Teil auch Produktgruppen bzw. Sparten repriasentieren:

1. Raffinerieprozesse,

2. Prozesse der chemische Industrie (Chemieprozesse),

3. Prozesse zur Herstellung von Polymeren (Polymerisationsprozesse) und
4. Umweltprozesse.

Die Ubergiinge zwischen den einzelnen Prozessgruppen sind flieBend. In den Statistiken ist
die Abgrenzung nicht eindeutig, so dass solche Statistiken oft schwer zu interpretieren sind.
Die Raffinerieprozesse lassen sich von den Prozessen der Petrochemie nur teilweise abgren-
zen, da viele Prozesse sowohl in Erdélraffinerien, z.B. zur Verbesserung der Oktanzahl im
Otto-Kraftstoff, als auch in der Petrochemie zur Gewinnung von Chemierohstoffen verwendet
werden. Die Prozesse werden jedoch in den zwei Einsatzbereichen mit verschiedenen Umset-
zungsgraden eingesetzt. Es ist auch iiblich, dass Raffinerien Chemierohstoffe an die chemi-
sche Industrie liefern. Als Beispiel seien hier die Aromaten genannt. Jedoch sollen in dieser
Untersuchung alle Prozesse zu den Raffinerieprozessen gerechnet werden, die tiberwiegend
zur Aufarbeitung des Erdols, einschlieBlich der Verbesserung der Eigenschaften seiner Be-
standteile, eingesetzt werden. Auch innerhalb dieser Gruppe von Prozessen ist die Abgren-
zung nicht eindeutig, wie dies bei den Verfahren Hydrotreating, hydrierende Entschwefelung
und Hydrofining der Fall ist.

Die Prozesse der chemischen Industrie sind diejenigen Prozesse, die in der chemischen Indu-
strie im engeren Sinne eingesetzt werden. D.h. das Raffineriewesen und die Polymersparte
werden nicht dazu gerechnet, jedoch die gesamt Petrochemie. Danach kann man folgende
Sparten der chemischen Industrie zu dieser Kategorie rechnen:

anorganische Produkte,

aliphatische und aromatische Petrochemie,
organische Chlorverbindungen,
organische Stickstoffverbindungen und
organische Sauerstoffverbindungen.

Die Polymerisationskatalysatoren spielen auf Grund der grolen Mengen der hergestellten
Polymere eine wichtige Rolle. Wegen ihrer chemischen und technischen Eigenschaften wer-
den sie regelmafig gesondert betrachtet (siche Kap. 4.3).

Die Umweltkatalysatoren umfassen solche fiir den Industriesektor (einschliellich von Kraft-
werken) und den Automobilsektor. Der letztere wird, wie in Kap. 1.3 erwéhnt, in dieser
Studie nicht beriicksichtigt. Fiir die industriellen Umweltkatalysatoren kann man folgende
Einsatzbereiche nennen: Entfernung von fliichtigen Kohlenwasserstoffen (VOC), Entfernung
von Schwefel- und Stickstoffoxiden und Entstickung von Abgasen in Kraftwerken.
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3.5.3 Einteilung der Katalysatoren nach der Reaktionsart

Die Einsatzbereiche konnen auch nach der Reaktionsart differenziert werden. In vielen Féllen
sind Katalysatoren nur fiir bestimmte Reaktionen brauchbar. Die wichtigsten Reaktionen sind
Alkylierung, Dealkylierung, Isomerisierung, Oxidation, Oxychlorierung, Hydrierung, Dehyd-
rierung und Polymerisation. Eine ausfiihrliche Behandlung erfolgt in Kap. 5.2.
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4 Relevante katalytische Prozesse

Die in Kap. 3.5 eingefiihrte Klassifikation der Katalysatoren nach Einsatzgebieten wird hier
als Grundlage fiir eine Systematisierung der relevanten katalytischen Prozesse verwendet. Da-
nach werden die katalytischen Prozesse in vier Gruppen eingeteilt:

1. Raffinerieprozesse,

2. Prozesse der chemischen Industrie im engeren Sinne,
3. Polymerisationsprozesse und

4. Umweltprozesse.

In diesem Kapitel werden die relevanten katalytischen Prozesse erfasst. Einige wichtige Pro-
zesse werden beschrieben. Die zugehorigen Produktionsmengen bzw. Kapazititen werden an-
gegeben.

Eine genau Identifikation der verwendeten Prozesse ist aus folgenden Griinden nicht immer
moglich:

e Die Informationen zu den Prozessen sind nur teilweise zugénglich.

¢ Chemieunternehmen modifizieren und optimieren regelmaBig die eigenen Prozesse. Neue
oder modifizierte Katalysatoren werden dann eingesetzt.

e Die Abgrenzung der Prozesse voneinander ist in vielen Féllen nicht eindeutig. Verschie-
dene Prozessvarianten werden verwendet, die sich voneinander bedeutend unterscheiden
koénnen.

Da eine genaue Abgrenzung der Prozesse fiir diese Untersuchung nicht relevant ist, werden
die entstehenden Ungenauigkeiten in Kauf genommen.

4.1 Raffinerieprozesse

4.1.1 Struktur der Erdolraffinerien in Deutschland

Deutsche Erdolraffinerien verarbeiteten 1998 108,4 Mio. t Rohdl. Wahrend die gesamte Men-
ge durch die atmosphérische Destillation lief, wurden 44,4 Mio. t durch die Vakuumdestil-
lation und 45,5 Mio. t durch verschiedene Konversionsanlagen geschickt [26]. Wesentliche
Anteile laufen aulerdem durch die Nachbehandlungs- und Veredelungsanlagen, vor allem zur
Entschwefelung der Produkte und zur Erh6hung der Oktanzahl im Otto-Kraftstoff. In Tabelle
13 werden die in den deutschen Raffinerien 1998 hergestellten Produkte mit ihren Mengen
angegeben.
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Tabelle 13: Produktionsstruktur deutscher Raffinerien im Jahre 1998 [26]

Produkt Menge
[Mio. t]
Rohbenzin 9,6
Otto-Kraftstoff 25,2
Diesel-Kraftstoff 23,6
Leichtes Heizol 23,2
Schweres Heizol 11,4
Nebenprodukte 19,9
Fliissiggas 2,8
Flugkraftstoff 3,7
Bitumen 3,4
Petrolkoks 1,8
Schmierstoffe 1,5
Eigenverbrauch 6,6
Summe (Rohdéleinsatz) 108,4

Wie iiberall in der Welt hat sich auch die Struktur der deutschen Raffinerien in den letzten
Jahren stark verdndert. Wichtige Meilensteine waren die Einfiihrung des unverbleiten Otto-
Kraftstoffs im Jahre 1985, die Einfiihrung des entschwefelten Diesel-Kraftstoffs, die Absen-
kung des Benzol-Gehalts im ,,Super-Plus-Benzin“ auf unter 1% im Jahre 1995 sowie die Ver-
minderung des Schwefel-Gehalts im Diesel-Kraftstoff im Jahr 2000. Die zukiinftige Entwick-
lung wird durch drei gesetzliche Anforderungen bestimmt: Verringerung des Schwefel-
Gehalts, Dampfdruckbegrenzung im Sommer und Begrenzung des Benzol-Gehalts.

Auch die neuerlichen Marktforderungen und die veranderte Verfligbarkeit von Rohstoffen
beeinflussen stark die Struktur der Erdolraffinerien. Die kontinuierlich gestiegene Nachfrage
nach leichten Erdolfraktionen durch die zunehmende Motorisierung, hauptsichlich nach Otto-
Kraftstoff und Diesel-Kraftstoff, bildet die Hauptmarktforderung. Innerhalb des Kraftstoft-
sektors ist die Nachfrage nach hochoktanigem Otto-Kraftstoff gestiegen. Das ,,Superbenzin‘
lag 1998 bei ca. 60% [31]. In den nichsten Jahren wird dieser Anteil noch grofler. Ein wei-
terer Faktor ist die nachlassende Nachfrage fiir schweres Heizol durch die zunehmende Ver-
brennung von leichtem Heiz6l und Erdgas. Als Indikator sei hier die Konversionsrate er-
wihnt, die von 18% im Jahr 1980 auf 41% im Jahr 1998 gestiegen ist [26].

Auf der anderen Seite werden hochwertige Erddlsorten immer knapper. Dadurch miissen zu-
nehmend schwere, mit Schwefel, Stickstoff, Vanadium und anderen Schwermetallen belastete
Erdolsorten verarbeitet werden. Als Beispiel sei hier erwahnt, dass der durchschnittliche
Schwefel-Gehalt im Rohdl, das in den USA eingesetzt wird, von 1983 bis 1993 von 0,88 auf
1,15 Gew.-% stieg [176,S.278].

Die genannten Faktoren stirken den Bedarf an katalytischen Prozessen auf drei Ebenen, ndm-
lich bei der Entschwefelung der verschiedenen Erdolfraktionen, der Umwandlung von schwe-
ren in leichte Erdolfraktionen und der Herstellung von hochoktanigem Otto-Kraftstoff.

Obwohl die genannten Anforderungen global sind, unterscheiden sich die Raffineriestruk-

turen von einer Wirtschaftsregion zur anderen und von einem Land zum anderen. So sind die
Raffineriestrukturen in den USA und in Westeuropa, einschlie8lich Deutschland, sehr ver-
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schieden. Dadurch wird die Ubertragung von Daten aus den USA auf Deutschland erschwert.
Da jedoch die Datenbasis in den USA viel umfangreicher als in Deutschland ist, miissen die
Raffineriestrukturen in den beiden Landern miteinander verglichen werden, um von Fall zu
Fall zu entscheiden, ob Daten von den USA auf Deutschland tibertragen werden konnen.

Die Raffineriestrukturen weichen in Deutschland und in Westeuropa von denen in den USA
dadurch ab, dass in Deutschland wesentlich mehr Heizol und Diesel-Treibstoff und dafur
weniger Otto-Kraftstoff produziert werden. Beispielsweise liegt der Otto-Kraftstoff-Anteil in
Deutschland bei ca. 23% und in den USA bei 46% [32,S.3]. Durch den geringeren Otto-Kraft-
stoff-Anteil in Deutschland werden weniger Umwandlungsprozesse benétigt. So liegt die
Konversionsrate in Deutschland bei 41% [31] und in den USA bei 60% [154,S.1805]. Der
spezifische Verbrauch an Katalysatoren pro Tonne Rohdl ist daher in Deutschland geringer.
Auch innerhalb von Westeuropa werden unterschiedliche Raffineriestrukturen beobachtet. Sie
werden hauptsdchlich durch den Motorisierungsgrad, den Anteil an Erdgas fiir die Energie-
erzeugung und den Bedarf fiir leichtes bzw. schweres Heizol beeinflusst.

Wie in Kap. 3.5.2 erwihnt wurde, ist eine Abgrenzung der Erdélraffination von der chemi-
schen Industrie nicht genau moglich. Als Beispiel sei hier erwahnt, dass die Mineraldlbilanz
von 1998 Chemieprodukte von 1,224 Mio. t aufweist [31]. Weitere Chemieprodukte werden
in den Raffinerien fiir den innerbetrieblichen Einsatz hergestellt, da sie fiir die Konversions-
und Veredlungsprozesse bendtigt werden, wie z.B. MTBE und Synthesegas bzw. Wasserstoff.
Es ist auch nicht selten, dass in Raffinerien Chemiegrundstoffe aus den Raffinerieprodukten
hergestellt werden bzw. Chemieanlagen in Raffinerien integriert sind. Beispielsweise dienen
Steam-Cracker zur Herstellung von Olefinen, Methanol-Anlagen usw. Diese werden jedoch in
dieser Untersuchung zu der chemischen Industrie zugerechnet.

4.1.2 Relevante Raffinerieprozesse

In Deutschland sind die Hauptkonversions- und Veredelungsprozesse im Raffineriewesen das
katalytische Kracken (Fluid Catalytic Cracking: FCC), das thermische Kracken, das kataly-
tische Reforming, das Hydrocracking und verschiedene Hydrierungsprozesse zur Entfernung
des Schwefels und anderer unerwiinschter Bestandteile. Die meisten dieser Prozesse sind
katalytische Prozesse. In Tabelle 14 werden die genannten Prozesse den umgesetzten Mengen
in Deutschland zugeordnet.

Tabelle 14: Umgesetzte Mengen in den Raffinerieprozessen in Deutschland im Jahre 1998

Prozess Menge
[Mio. t]

Thermisches Kracken 20,5 [31]
Katalytisches Kracken 18,2 [31]
Katalytisches Reforming 17 [31]
Hydrocracking 6,8 [31]
Dewaxing (zur Herstellung von wachsfreien Schmierolen) |0,98 [26]
Alkylierung 0,94 [26]
Polymerisation 0,13 [26]
Hydrotreating (Entschwefelung und Entstickung) 73,2 [26], [31]

Der Einsatz von katalytischen Prozessen ist aber von einer Raffinerie zur anderen unter-
schiedlich. Die Unterschiede sind bezogen auf Lander und Wirtschaftsregion noch wesentlich
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grof3er. Die USA gelten als Vorreiter in der Entwicklung des Raffineriewesens. Abgesehen
von einigen Besonderheiten findet zeitverzogert eine dhnliche Entwicklung in Westeuropa
statt. Es ist damit zu erwarten, dass sich die Raffineriestrukturen immer mehr angleichen wer-
den. In Tabelle 15 werden die Strukturen der Raffinerien in Westeuropa, den USA und dem
Rest der Welt dargestellt.

Tabelle 15: Strukturen der Raffinerien in Westeuropa, den USA und dem Rest der Welt 1993 [132]

Prozess Westeuropa USA Rest der Welt’
[%] [%] [Ye]

Atmosphérische Destillation 100 100 100
Vakuumdestillation 36,1 43,6 30,9
Thermisches Kracken (einschlieBlich 12,8 11,8 6,0
Visbreaking und Coking)

Hydrotreating 47,5 60,3 35,4
Katalytisches Reforming 15,5 23,6 12,7
Katalytisches Kracken 13,9 34,2 11,1
Hydrocracking 3,2 8,1 3,3

In den USA hat das katalytische Kracken das thermische Kracken, abgesehen von Coking und
Viscosity Breaking, weitgehend verdrangt. Vor allem ist das Coking noch immer sehr bedeu-
tend. In Deutschland spielt dagegen das thermische Kracken weiterhin eine wichtige Rolle
(siche Tabelle 14). Es ist aber zu erwarten, dass auch hier das katalytische Kracken langsam
die Oberhand gewinnen wird. Ahnliches gilt fiir das katalytische Reforming, das Hydro-
cracking und das Hydrotreating. Sie sind alle in den USA stérker vertreten als in Deutschland
und Westeuropa. Tatséchlich kann eine zunehmende Anwendung dieser Prozesse in Deutsch-
land in den letzten Jahren beobachtet werden. Dies gilt vor allem fiir neuere und modernisierte
Raffinerien.

Innerhalb eines Landes konnen die verschiedenen Raffinerieprozesse miteinander konkur-
rieren. So steht das katalytische Kracken teilweise in Konkurrenz mit dem katalytischen
Reforming. 30 bis 50% des Otto-Kraftstoffs stammen in Deutschland aus katalytischen
Reformern [26]. Damit besitzt das katalytische Reforming zur Erhohung der Oktanzahl eine
wichtige Rolle. Zu beiden stellt der Zusatz von sauerstofthaltigen Verbindungen, wie MTBE,
eine Konkurrenz dar (siehe z.B. [172]). Hydrocracker ermdglichen eine noch hohere Otto-
Kraftstoff-Ausbeute, sind aber in der Anschaffung und im Betrieb teuerer. Die Alkylierung
hat in Deutschland eine viel geringere Bedeutung als in den USA. Die Isomerisierung ist eine
weitere Quelle fiir hochoktanigen Otto-Kraftstoff. Ihr Einsatz kann in Deutschland noch zu-
nehmen. Die Polymerisation, die lange Zeit im Raffineriewesen dominierend war, spielt heute
eine untergeordnete Rolle.

Die Konkurrenz der Prozesse untereinander schlief3t nicht aus, dass sie sich in der Praxis
erginzen. Vor allem liegt es daran, dass sie unterschiedliche Einsatzfraktionen optimal um-
wandeln konnen. Beispielsweise werden Vakuumdestillate vorzugsweise in katalytische
Kracker geschickt, wiahrend der Vakuumriickstand thermisch gespalten wird. Damit sind in
einer Erdolraffinerie mit einer breiten Produktpalette in der Regel die meisten Prozesse ver-
treten. Der Unterschied liegt oft im Umfang des Einsatzes jedes Prozesses.

3 Rest der Welt auBer den Planwirtschaftslindern.
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In den folgenden Unterkapiteln werden die wichtigsten katalytischen Raffinerieprozesse
ausfiihrlicher erlautert.

4.1.2.1 Katalytisches Kracken

Das katalytische Kracken (Fluid Catalytic Cracking = FCC) findet grofen Einsatz in der
Erdolverarbeitung. Es wird in der Regel in der Fliissigphase bei Temperaturen zwischen 450
und 550 °C unter leichtem Uberdruck durchgefiihrt. Das Ziel ist die Umwandlung von
schweren Erdolfraktionen — hauptsiachlich Gasél - in leichtere. Der Prozess wird konti-
nuierlich in groen Anlagen durchgefiihrt. Die Zeolithe haben beim katalytischen Kracken
alle anderen Katalysatoren abgelGst.

Weltweit liegt die Kapazitit fiir das katalytische Kracken bei ca. 590 Mio. t (siehe auch
[100]). Dies entspricht ca. 17% der Erdolverarbeitungskapazitit. Dieser Anteil gilt auch néhe-
rungsweise fiir Deutschland. In Tabelle 16 werden die Kapazitaten fiir das katalytische
Kracken in den Erdolraffinerien Deutschlands angegeben.

Tabelle 16: Kapazititen des katalytischen Krackens in den Erdolraffinerien in Deutschland 1998 [31]

Raffinerie Kapazitit
[kt]

Bayernoil Raffineriegesellschaft mbH 3200
Erd6lwerk Holstein (DEA Mineralol AG) 430

Esso Raffinerie Ingolstadt 1 500

Holborn Europa Raffinerie GmbH 1150

MIDER Mitteldeutsche Erdolraffinerie GmbH 2 436

MiRO Mineraldlraffinerie Oberrhein GmbH & Co. KG 4 500

PCK AG Schwedt 2 680

Ruhr Ol GmbH 1 400
Shell-Raffinerie Hamburg-Harburg 900

Summe 18 196

Es wurden verschiedene Verfahren des katalytischen Krackens entwickelt, die sich haupt-
sachlich in konstruktiven Einzelheiten, vor allem des Regenerators, unterscheiden. Zu erwih-
nen sind das Flexicracking [69], das Orthoflow FCC [32], das Shell-Verfahren [69], das Stone
& Weber-Verfahren [69], das UOP-LLC-Verfahren [69], das TCC-Mobil-Verfahren [32], das
Houdri-flow-Cat-Cracking [32] und das Texaco-Verfahren [70]. Auch werden unterschied-
liche Zeolith-Katalysatoren in den Prozessen verwendet. Die Katalysatoren fiir das kataly-
tische Kracken werden in Kap. 5.3.2.1 ausfiihrlich behandelt.

4.1.2.2 Katalytisches Reforming

Der Prozess des katalytischen Reforming hat die Herstellung von hochoktanigen Aromaten
und Isoparaffinen zum Ziel. Er wird in Deutschland in groBerem Male eingesetzt, um die
Oktanzahl des Otto-Kraftstoffs zu erhohen. Das Bestreben, den Benzol-Gehalt im Otto-Kraft-
stoff zu reduzieren, spricht zwar gegen diesen Prozess. Er ist jedoch auch Wasserstoff-Liefe-
rant und damit ein wichtiger Eckpfeiler in der Erd6lverarbeitung. Daher wurde die Selektivitét
fiir die Isoparaffine auf Kosten der Aromaten gesteigert. AuBlerdem wird beobachtet, dass die
Aromaten mehr als bisher abgetrennt und als Chemiegrundstoffe verwendet werden.
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In Tabelle 17 werden die Kapazitéten des katalytischen Reforming in den Erdélraffinerien in
Deutschland angegeben.

Tabelle 17: Kapazitiiten des katalytischen Reforming in den Erdélraffinerien in Deutschland 1998 [31]

Raffinerie Kapazitit
[kt]

Bayernoil Raffineriegesellschaft mbH 2 320
Erdol-Raffinerie Emsland (ERE) 1200
Erdolwerk Holstein (DEA Mineral6l AG) 780

Esso Raffinerie Ingolstadt 790

Holborn Europa Raffinerie GmbH 800

MIDER Mitteldeutsche Erdolraffinerie GmbH 966

MiRO Mineral6lraffinerie Oberrhein GmbH & Co. KG 2 400

PCK AG Schwedt 1 530

Ruhr Ol GmbH 1200
Shell-Raffinerie Godorf 1 860
Shell-Raffinerie Hamburg-Harburg 760

UK Wesseling 890
Wilhelmshavener Raffineriegesellschaft mbH 1 500

Summe 16 998

Das katalytische Reforming findet in Festbettreaktoren bzw. in moderneren Anlagen im
Wirbelbett bei Temperaturen zwischen 450 und 550 °C und bei Driicken bis 30 bar statt.
Verschiedene Prozessvarianten wurden entwickelt. Sie unterscheiden sich hauptsichlich
durch die Regenerierung des Katalysators und seiner Zusammensetzung (weiteres hierzu
siehe [32], [69], [28,V5,S.84-132], [70]). Die Katalysatoren des katalytischen Reforming
werden in Kap. 5.3.2.2 behandelt.

4.1.2.3 Hydrotreating und Hydrofining

Hydrotreating ist ein Sammelbegriff fiir eine Anzahl von Erd6lverarbeitungsprozessen. Dies
sind katalytische Prozesse mit dem Hauptziel der Entschwefelung von Otto-Kraftstoff, Mittel-
destillaten und Gasol. Durch Zugabe von Wasserstoff werden die Schwefelverbindungen in
den Erdolfraktionen in H,S umgewandelt, der anschlieBend abgetrennt und zu Schwefel
weiterverarbeitet wird. Weitere Ziele sind die Reduzierung des Stickstoffgehalts und die Er-
hohung der thermischen Stabilitat bei Diisentriebstoffen. Aulerdem verursacht die Hydrie-
rung eine Verringerung von Olefinen und von sauerstoffhaltigen Verbindungen.

Diese Prozesse stehen nur teilweise in Konkurrenz zu Nicht-Hydrierungsprozessen, wie das
katalytische Kracken und das katalytische Reforming, die keinen Wasserstoff benétigen. Im
Gegenteil, sie ergénzen sie und werden fiir die Vorbereitung der Einsatzstoffe fiir das katalyti-
sche Kracken und das Reforming verwendet.

Man unterscheidet verschiedene Arten der Hydrierungsprozesse, die unterschiedliche Be-
zeichnungen haben. Sie unterscheiden sich hauptséchlich durch die Betriebsbedingungen und
die Katalysatoren. Die Betriebstemperaturen liegen zwischen 200 und 400 °C. Der Druck
reicht bis 170 bar. Alle Prozesse sind als Festbettprozesse ausgelegt.
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Die Hydrotreating-Prozesse, einschlieBlich der Hydrofining-Prozesse, haben durch die stei-
genden Anforderungen an die Erdolprodukte und die abnehmende Qualitét vieler Roholsorten
an Bedeutung gewonnen. Vor allem gilt dies unter dem Gesichtspunkt der Senkung des
Schwefelgehalts im Diesel-Treibstoff und des Einsatzes von schwefel- und stickstofthaltigem
Erdol sowie der Weiterverarbeitung von schweren Fraktionen, deren H,-Gehalt zu gering ist.
Heute ist das Hydrotreating weltweit der katalytische Prozess mit der grofiten Kapazitat in der
Erdolverarbeitung. In Tabelle 18 werden die Kapazititen der Entschwefelung in den
Erdolraffinerien in Deutschland angegeben.

Tabelle 18: Kapazititen der Entschwefelung in den Erdélraffinerien in Deutschland 1998 [31]

Raffinerie Kapazitit
[kt]

Bayernoil Raffineriegesellschaft mbH 7 650
Erdol-Raffinerie Emsland (ERE) 2 560
Erdolwerk Holstein (DEA Minerall AG) 2 440
Esso Raffinerie Ingolstadt 4510
Holborn Europa Raffinerie GmbH 3600
MIDER Mitteldeutsche Erdolraffinerie GmbH 7 676 (siehe auch [145])
MiRO Mineral6lraffinerie Oberrhein GmbH & Co. KG 11 730
OMV Deutschland GmbH 860
PCK AG Schwedt 9030
Ruhr O1 GmbH 6 350
Shell-Raffinerie Godorf 4720
Shell-Raffinerie Hamburg-Harburg 3450
UK Wesseling 3 045
Wilhelmshavener Raffineriegesellschaft mbH 5700
Summe 73 221

Der Einsatz der Entschwefelung fiir die verschiedenen Erdélfraktionen in Deutschland geht
aus Tabelle 19 hervor.

Tabelle 19: Der Einsatz der Entschwefelung fiir die verschiedenen Erdélfraktionen in Deutschland 1998
[31]

Erdolfraktion Kapazitiit
[kt]
Otto-Kraftstoff 23 602
Petroleumschnitte (Kerosin) 3135
Mitteldestillate (leichtes Heizol, Dieselkraftstoft) 36 900
Vakuumdestillate 0584
Summe 73 221

Die Katalysatoren des Hydrotreating werden in Kap. 5.3.2.3 behandelt.

4.1.2.4 Hydrocracking

Das Hydrocracking ist eine Kombination von Hydrotreating und katalytischem Kracken. Das
Ziel ist eine bessere Produktqualitit durch Erh6hung des Wasserstoffgehalts im Produkt, als
es durch das katalytische Kracken moglich ist. Zielprodukte sind Otto-Kraftstoff oder Diesel-
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Kraftstoff und leichtes Heizol. In der Regel werden als Einsatzstoffe Erdolfraktionen aus dem
thermischen oder katalytischen Kracken bzw. bestimmte Fraktionen aus der Vakuumdestil-
lation, wie Gasol, verwendet. Die Betriebstemperatur liegt bei ca. 400 °C bei einem Druck
von 80 bis 150 bar.

Das Hydrocracking verursacht hohere Kosten als alle anderen Prozesse der Erdélverarbeitung.
Der Einsatz dieses Prozesses ist auch noch relativ gering in Europa. In Tabelle 20 werden die
Kapazititen des Hydrocracking in den Erdélraffinerien in Deutschland angegeben.

Tabelle 20: Kapazititen des Hydrocracking in den Erdélraffinerien in Deutschland 1998 [31]

Raffinerie Kapazitiit
[kt]
Erdol-Raffinerie Emsland (ERE) 1 100
Ruhr Ol GmbH 1 800
Shell-Raffinerie Godorf 1 870
UK Wesseling 2 050
Summe 6 820

Das Hydrocracking wird auch bei der Herstellung von Schmier6len zur Verbesserung der Pro-
duktqualitit eingesetzt und wird als Dewaxing bezeichnet. In Tabelle 21 werden die Kapazi-
taten der Schmierdlverarbeitung in Deutschland angegeben.

Tabelle 21: Kapazititen der Schmierélverarbeitung in Deutschland 1998 [31]

Raffinerie Kapazitit
[kt]
Mobil Schmierstoff GmbH 230
Erdolwerk Holstein (DEA Mineraldl AG) 250
Shell-Raffinerie Hamburg-Harburg 330
SRS Schmierstoff Raffinerie Salzbergen GmbH 170
Summe 980

Die Katalysatoren des Hydrocracking werden in Kap. 5.3.2.4 behandelt.

4.1.2.5 Alkylierungsprozesse

Die Alkylierungsprozesse bilden eine weitere Quelle fiir hochoktanigen Otto-Kraftstoff.
Dabei wird meistens ein Cs- oder C4-Olefin mit einem Paraffin zu groBeren Paraffinen um-
gesetzt. Mineralsauren wie H,SO4 und HF werden meistens als Katalysatoren verwendet. Die
Reaktion findet in der Fliissigphase bei moderaten Temperaturen und Driicken statt. Die Ver-
wendung der Alkylierungsprozesse ist von der Verfiigbarkeit der Einsatzstoffe und von
Umweltiiberlegungen abhangig.

In Tabelle 22 werden die Kapazititen der Alkylierungsprozesse in den Erdolraffinerien in
Deutschland angegeben.
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Tabelle 22: Kapazititen der Alkylierungsprozesse in den Erdélraffinerien in Deutschland 1998

Raffinerie Kapazitiit
[kt]

MIDER Mitteldeutsche Erdélraffinerie GmbH (Katalysator: 290 [128]
H,SO0y4)

MiRO Mineraldlraffinerie (Katalysator: HF) 450 [56]
PCK AG Schwedt (Katalysator: HF) 270 [56]
Summe 1010

Die Katalysatoren fiir die Alkylierungsprozesse werden in Kap. 5.3.2.5 behandelt.

4.1.2.6 Isomerisierung

Bei der Isomerisierung werden n-Paraffine (Cs-C;) in i-Paraffine, vor allem n-Pentan in i-
Pentan, umgewandelt. Die Reaktion findet in der Gasphase am Festbett bei Temperaturen
zwischen 150 und 200 °C und Driicken zwischen 10 und 50 bar statt. Das Produkt aus dem
Isomerisierungsprozess wird oft in den Alkylierungsprozess eingegeben. Die Isomerisierung
hat nach der Einfithrung des bleifreien Otto-Kraftstoffs an Bedeutung gewonnen, um die
Oktanzahl zu erh6hen. Jedoch ist die Anwendung dieses Prozesses im Vergleich zu den oben
genannten Prozessen begrenzt.

In Tabelle 23 werden die Kapazititen der Isomerisierungsanlagen in den Erdolraffinerien in
Deutschland angegeben.

Tabelle 23: Kapazititen der Isomerisierungsanlagen in den Erdolraffinerien in Deutschland 1998

Raffinerie Kapazitit
[kt]
Erdolwerk Holstein (DEA Mineral6l AG) (UOP-Prozess) 200 [127]
Holborn Europa Raffinerie GmbH (IFP-Prozess) 350 [127]
PCK Schwedt (UOP-Prozess) 560 [127]
Wilhelmshavener Raffineriegesellschaft mbH 700
Summe 1810

Die Aromatenisomerisierung ist in dieser Tabelle nicht enthalten. Die Katalysatoren fiir die
Isomerisierung werden in Kap. 5.3.2.6 behandelt.

4.1.2.7 Weitere Raffinerieprozesse

Andere Raffinerieprozesse spielen eine untergeordnete Rolle. Sie sollen hier nur kurz erlautert
werden.

Die Polymerisation ist ein Verfahren zu Verbesserung der Oktanzahl beim Otto-Kraftstoff.
Dabei werden gasformige Olefine (Ethen, Propen, Buten) in fliissige Olefine (liberwiegend
Hexen) zur Herstellung von Polymerbenzin umgewandelt. Als Katalysatoren fiir die Polyme-
risation verwendet man Schwefelsdure oder feste Phosphorsédure. Da Olefine fiir chemische
Prozesse bendtigt werden, stehen nicht genug Einsatzstoffe fiir diesen Prozess zur Verfligung.

32



Die Oligomerierungsprozesse verwandeln C;-Cs-Olefine in hohere Paraffine. In Deutschland
werden diese Prozesse selten eingesetzt.

Ein weiterer Prozess, der inzwischen regelmafig in Erdolraffinerien Verwendung findet, ist
die Herstellung von Synthesegas (CO+H,). Dieser Prozess ist nicht Teil der Konvertierungs-
und Veredelungsprozesse, er wird jedoch als Wasserstofflieferant bendotigt. Dabei werden so-
wohl Riicksténde aus der Destillation als auch Raffineriegase eingesetzt. Dieser Prozess wird
in Kap. 4.2 ausfiihrlicher behandelt.

Zu den Raffinerieprozessen gehoren auch die Prozesse zur Entschwefelung von Gas und der
Claus-Prozess zur Umwandlung von H,S und SO, in Schwefel. Beide Prozesse gehoren zu
den anorganisch-chemischen Prozessen und werden ebenfalls in Kap. 4.2 behandelt. Die
Katalysatoren fiir die weiteren katalytischen Prozesse werden in Kap. 5.3.2.7 behandelt.

4.2 Prozesse der chemischen Industrie

Katalysatoren werden in der chemischen Industrie, im Gegensatz zum Raffineriewesen, fiir
viele verschiedenartige Prozesse eingesetzt. Eine eindeutige Klassifikation der Prozesse ist
daher schwierig. In der Praxis werden verschiedene Klassifikationschemata benutzt, um eine
brauchbare Ubersicht iiber die Prozesse geben zu konnen. Eine Méglichkeit der Einteilung der
Prozesse ist die Verwendung der Reaktionsart als Klassifikationskriterium (siehe Kap. 5.2).
Eine andere Moglichkeit ist die Einteilung nach Produktgruppen. Die Prozesse in der chemi-
schen Industrie werden zunéchst nach dem letztgenannten Kriterium grob eingeteilt werden in

e Prozesse der anorganischen Chemie und
e Prozesse der organischen Chemie.

Diese werden in den folgenden Unterkapiteln besprochen.

4.2.1 Katalytische Prozesse der anorganischen Chemie

Zur Gruppe der Prozesse der anorganischen Chemie gehoren einige wenige katalytische Pro-
zesse zur Herstellung von Grund- und Industriechemikalien, die jedoch in sehr gro3en Men-
gen hergestellt werden. Dazu gehoren die Herstellung von Schwefelsdure, Salpetersiure,
Ammoniak, Rekuperationsschwefel (Schwefel aus H,S), Wasserstoffperoxid und Synthese-
gas. Das letzte Produkt setzt sich aus H, und CO zusammen. Da jedoch der Wasserstoff in der
Regel das Hauptprodukt ist, wird es dieser Gruppe von Produkten zugerechnet (weiteres
hierzu siehe z.B. [107]).

Trotz der geringen Anzahl dieser Prozesse ist ihre Bedeutung fiir diese Untersuchung sehr
grof3. In Tabelle 24 werden die Produkte und die Produktionsmengen in Deutschland ange-
geben. Wenn die Produktionszahlen nicht verfligbar waren, wurden stattdessen die Kapazi-
taten herangezogen. Da es sich dabei um eine erste Orientierung handelt, ist eine genaue
Differenzierung nicht notwendig.
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Tabelle 24: Prozesse und Produktionsmengen der anorganisch-chemischen Produkte in Deutschland

Produkt/Prozess Produktionsmenge in Deutschland
[kt/a]

Ammoniak 2406 (D,99)[122]
Rekuperationsschwefel (Claus-Prozess) Aus Erdol: 1 439 (D,99) [122]
Aus Erdgas: 1 110 (D,97) [33]

Salpetersiure 100% HNO; 2000 (D,92)

Schwefelsiure 2 630 (D,99) [122], auf SO, einschl. Oleum 2 733
(D,98) [103]

Synthesegas 1 841 (D,99)*

Wasserstoffperoxid 161 (D,99) [122]

Summe’ 9038

Die Katalysatoren fiir die anorganischen Prozesse werden in Kap. 5.3.3.1 behandelt.

4.2.2 Katalytische Prozesse der organischen Chemie

Die organischen Prozesse zur Herstellung von Grund- und Industriechemikalien sind zahl-
reich. Es empfiehlt sich daher, sie folgendermaf3en in Gruppen zusammenzufassen:

1. Produkte der aliphatischen und aromatischen Petrochemie
2. Organische Chlorverbindungen

3. Organische Stickstoffverbindungen

4. Organische Sauerstoffverbindungen

Die Produkte der aliphatischen und aromatischen Petrochemie werden in grof3eren Mengen
aus dem Steam-Cracking von Naphtha gewonnen. Die Aromaten aus diesem Prozess, Benzol,
Toluol und die Xylole, fallen aber nicht im Verhaltnis des Bedarfs an. Uberwiegend werden
o- und p-Xylol benétigt, die aus m-Xylol hergestellt werden. Teilweise werden die Petro-
chemikalien durch katalytische Prozesse, wie dies bei Cyclohexan der Fall ist, hergestellt.
Weitere wichtige aromatische Grundstoffe, die teilweise katalytisch hergestellt werden, sind
Cumol, Phenol, Styrol und Naphthalin. Die wichtigsten Vertreter dieser Produktgruppe wer-
den mit den Produktionsmengen in Tabelle 25 zusammengefasst.

Tabelle 25: Produkte und Produktionsmengen der Petrochemie in Deutschland

Produkt/Prozess Produktionsmenge
[kt/a]

Cumol (98-82-8) 920 (D,99) [122]

Cyclohexan (110-82-7) 270 (D,93) [102]

Ethylbenzol (100-41-4 ) 1 001(D,99) [122]

Phenol (108-95-2) 864 (D,99) [122]

Styrol (100-42-5) 1 097 (D,99) [122]

Summe 5308

Die organischen Chlorverbindungen werden in geringeren Mengen hergestellt. Ein Ausnahme
bildet das 1,2-Dichlorethan, aus dem durch thermische Zersetzung meistens Vinylchlorid her-
gestellt wird. Vinylchlorid erscheint daher nicht in den Statistiken tiber katalytische Prozesse.

* Die Herstellung von Wasserstoff in Deutschland belief sich 1998 auf 2920 Mio. m® [103].
> Die Summe ist nur eine erste Orientierung, da in bestimmten Fillen die Kapazitit an Stelle der Produktion
angegeben wurde und die Zahlen aus verschiedenen Jahren stammen.
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Die wichtigsten Vertreter dieser Produktgruppe werden mit den Produktionsmengen in

Tabelle 26 zusammengefasst.

Tabelle 26: Produkte und Produktionsmengen der chlororganischen Verbindungen in Deutschland

Produkt/Prozess

Produktionsmenge
[kt/a]

Chlorbenzole (108-90-7 )

85 (D,93) [102]

Dichlorethan, 1,2- (107-06-2)

2 806 (D,99) [122]

Methylchlorid (Monochlormethan)
(74-87-3)

193 (D,99) Methylchlorid und Ethylchlorid [122]

Tetrachlorethylen 74 (D,93) [102]
Trichlorethylen (79-01-6) 74 (D,93) [102]
Summe 3232

Die organischen Stickstoffverbindungen sind wichtige Zwischenprodukte, hauptsachlich fiir
die Herstellung von Kunststoffen. Die wichtigsten Vertreter dieser Produktgruppe werden mit
ihren Produktionsmengen in Tabelle 27 angegeben.

Tabelle 27: Produkte und Produktionsmengen der organischen stickstoffhaltigen Verbindungen in

Deutschland

Produkt/Prozess

Produktionsmenge
[kt/a]

Acrylnitril ( 107-13-1)

355 (D,99) [122]

Adiponitril (111-69-3)

420 (WE,96) [102]

Anilin (62-53-3)

114 (D,93) [102]

Caprolactam (105-60-2)

845 (E:94), 180 (D,94) [102]

Cyanwasserstoff (74-90-8)

70 (D,88) als Hauptprodukt

DMI (4.4’ -Diphenylmethandiisocyanat)
(101-68-8)

149 (D,94) [102]

Ethanolamine (Mono-, Di- und Triethanolamin)

150 kt (D,95) [102] (alle Ethanolamine)

Hexamethylendiamin ( 124-09-4)

370 (WE,95) [102]

Melamin (Cyanursdureamid) (108-78-1)

194 (WE,04)

Methylamine (74-89-5)

160 (WE,96) [102]

Nitrobenzol (98-95-3)

735 (WE,93) [102]

TDI (Toluylendiisocyanat)

150 (D,93) [102]

Summe

Ca. 1500 (in Deutschland)

Die organischen Sauerstoffverbindungen bilden die wichtigste Gruppe innerhalb der orga-
nischen Produkte. Die mengenmafig wichtigsten Vertreter dieser Gruppe werden mit ihren

Produktionsmengen in Tabelle 28 aufgelistet.

Tabelle 28: Produkte und Produktionsmengen der organischen Sauerstoffverbindungen in Deutschland

Produkt/Prozess

Produktionsmenge
[kt/a]

Acetaldehyd (75-07-0)

268 (D,99) [122]

Acrylséure (79-10-7)

390 (D,96) [102]

Adipinsdure (124-04-9)

389 (D,99) [122] mit Salzen und Ester

Ameisensédure (64-18-6)

100 (D,95) [102]
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Tabelle: Fortsetzung

Bisphenol-A (80-05-7)

495 (D,99) mit Diphenylolpropan und Salzen
[122]

Butandiol, 1,4- (110-63-4)

210 (D,97) [102]

Butanol, 2- (sec-Butanol) (78-92-2)

530 (D,94) [102] (alle Butanole)

Cyclohexanon/ol (108-94-1/108-93-0) 255 (D,99) [122]
Dimethylterephthalat (120-61-6) 600 (D,95) [102]
D-Sorbitol (50-70-4) 458 (WE,98)

Essigsaure (64-19-7)

334 (D,98) [103]

Essigsaureanhydrid (Acetanhydrid) (108-24-7)

112 (D,90) [102]

Ethanol (64-17-5)

190 (D,94) [102]

Ethylacetat (141-78-6)

110 (D,97) [102]

Ethylenglykol (107-21-1)

200 (D,99) [122]

Ethylenoxid ( 75-21-8)

780 (D,99) [122]

Ethylhexanol, 2- (104-76-7)

537 (D,95) [102]

Formaldehyd ( 50-00-0)

979 (D,99) [122]

Gesittigte Fette

1226 (D,99) [122]

Isobutanol (2-Methyl-1-Propanol) (78-83-1)

117 (D,99) [122]

Butyraldehyd

142 (D,99) [122] (n- und i-Butyraldehyd)

Isopren

340 (D,98) [103], [122]

Isopropanol (67-63-0) 170 (D,97) [105]
Methanol ( 67-56-1) 1533 (D,99) [122]
Methylethylketon (78-93-3) 300 (WE,98)

Monochloressigsdure (79-11-8)

118 (D,94) [102]

MTBE (Methyl-tert.-Butylether) (1634-04-4)

450 (D,96) [102]

n-Butanol (1-Butanol) (71-36-3)

445 &t (D,99) [122]

Phthalsgureanhydrid ( 85-44-9)

205 kt (D,99) [122]

Propionséiure (79-09-4 )

60 (D,93) [102]

Propylenoxid (75-56-9)

714 (D,99) [122]

TAME (Ter.-Amylmethylether)

620 (WE,94)

Terephthalsiure (100-21-0)

80 (D,96) [102]

Tert.-Butanol (TBA) (2-Methyl-2Propanol)
(75-65-0)

475 (D,97) [105]

Vinylacetat (108-05-4)

306 (D,99) [122]

Summe

Ca. 13 000 (in Deutschland)

Die Produktionsmengen der Gruppen chemischer Produkte werden in Tabelle 29 zusammen-

gefasst. Mengenmafig dominieren bei den Prozessen der chemischen Industrie die organi-

schen Sauerstoffverbindungen und die anorganischen Verbindungen mit mehr als 60%.
Danach kommen die Petrochemikalien, die organischen Stickstoffverbindungen und die

organischen Chlorverbindungen.

Tabelle 29: Produktionsmengen chemischer Produkte in Deutschland differenziert nach Produktgruppen

Produktgruppe Produktionsmengen
[kt/a]
Anorganisch-chemische Produkte 9038
Produkte der Petrochemie 5308
Organische Chlorverbindungen 3232
Organische Stickstoffverbindungen Ca. 1 500
Organische Sauerstoffverbindungen Ca. 13 000
Summe 32578
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Neben den genannten Prozessen gibt es eine sehr grole Anzahl von katalytischen Prozessen,
in denen jedoch kleinere Mengen an Produkten hergestellt und damit kleinere Mengen an
Katalysatoren eingesetzt werden. Sie werden in dieser Untersuchung nicht weiter berticksich-
tigt. Differenzierte Informationen nach Prozess und Unternehmen finde man verstreut in
Fachzeitschriften, wie z.B. in [137], [138], [144].

4.3 Prozesse zur Herstellung von Polymeren

Die Polymere stellen aufgrund der groflen hergestellten Mengen eine wichtige Gruppe der
chemischen Produkte dar. 1995 wurden weltweit 115 Millionen Tonnen Polymere hergestellt,
von denen 47% Polyolefine (hauptsichlich Polyethylen und Polypropylen) sind [11]. In
Deutschland wurden 1998 Kunststoffe im Wert von 29 831 Mio. DM hergestellt [103]. Es
wird erwartet, dass der Anteil der Polyolefine in den nichsten Jahren steigen wird. Dabei sind

die Zuwachsraten flir Polymere insgesamt grofer als der Durchschnitt der chemischen Pro-
dukte.

Die Polymere werden nach verschiedenen Kriterien klassifiziert. Ublich ist ihre Klassifi-
zierung in Thermoplaste, Duroplaste und Elastomere. Fiir diese Untersuchung sind vor allem
die Thermoplaste und die Elastomere von gro3er Bedeutung, die zum groBten Teil mit Hilfe
von katalytischen Prozessen hergestellt werden . Die Polymere konnen auch in Homo- und
Copolymere unterteilt werden. Die Polymere der ersten Gruppe werden jeweils aus einem
Monomer hergestellt. Dagegen werden die Vertreter der zweiten Gruppen jeweils aus zwei
und mehr Monomeren gebildet.

Die wichtigsten Thermoplaste sind die Polyolefine, PVC, Polystyrol, lineare Polyester sowie
die Polyamide. Zu den Polyolefinen gehdren Polyethylen (HDPE, LDPE und LLDPE) und Poly-
propylen. Auch verschiedene Copolymere gehoren zu dieser Gruppe. Die wichtigsten Ver-
treter der Elastomere sind die Homopolymere Polybutadien und Polyisopren sowie eine An-
zahl von Copolymeren. In Tabelle 30 werden die wichtigsten Polymere mit den Produktions-
mengen fiir Deutschland zusammengefasst.

Tabelle 30: Die wichtigsten Polymere mit ihren Produktionsmengen in Deutschland

Produkt/Prozess Produktionsmenge
[kt/a]
Polypropylen 1 249 (D,99) [122]
HDPE 961 (D,99) [122]
Polyester 785 (D,97) [123]
Polyamide 1 000 (D,99) [141]
Andere fiir die Untersuchung relevante Polymere | 850
Summe 4 855

4.4 Umweltprozesse

Die Umweltprozesse werden tiberwiegend fiir Oxidation, Reduktion und Zersetzung
eingesetzt. Sie konnen in folgende Anwendungen eingeteilt werden:
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e Entstickung von Abgasen in Kraftwerken und anderen industriellen NOx-Quellen (Ent-
fernung von Stickoxiden),
Entfernung von fliichtigen Kohlenwasserstoffen (VOC) und

e Entfernung von Schwefeldioxid eventuell in Verbindung mit Stickstoffoxiden aus Indus-
trieabgasen.

Die Entstickung von Abgasen ist bei weitem der wichtigste katalytische Umweltprozess und
wird allein in dieser Untersuchung behandelt. Stickoxide (NOy) konnen sich in Kraftwerken,
Glashiitten, Zementwerken, Erdolraffinerien, Chemieanlagen und allen anderen Verbren-
nungsprozessen bilden. Bei den Chemieanlagen sind es hauptsichlich die Salpeterséure-
Anlagen die groere Mengen NOy ausbringen. In allen diesen Anlagen werden dhnliche Ent-
stickungsprozesse angewandt.

Die Kraftwerke stellen die wichtigste industrielle Quelle fiir NOy dar. Die anderen Quellen
haben eine untergeordnete Bedeutung und werden nicht weiter untersucht. Mitte der 80er
Jahre wurden in Deutschland die ersten Entstickungsanlagen in Grofkraftwerken in Betrieb
genommen. Die gesetzlichen Regelungen legten zu diesem Zeitpunkt obere Grenzen fiir die
NOy-Konzentration in Abgasen fest.

Dabei unterscheidet man zwei Prozessgruppen: die selektive nichtkatalytische Reduktion
(abgekiirzt: SNCR) und die selektive katalytische Reduktion (abgekiirzt: SCR). In beiden
Prozessgruppen wird Ammoniak bzw. Harnstoff den Abgasen zugesetzt, die dann mit den
NOx zu Stickstoff und Wasser reagieren. In groleren Anlagen wird regelméfig Ammoniak
verwendet, wihrend eine Harnstoff-Losung in kleineren Kraftwerken und Heizkraftwerken
Verwendung findet.

Die SNCR-Prozesse sind nichtkatalytische Verfahren und wurden in Deutschland 1997 in 11
Anlagen mit einer Gesamtleistung von 3 300 MW(th) eingesetzt [156]. Meistens handelt es
sich um Braunkohle-Kraftwerke, in denen NOy weniger als bei Steinkohle-Kraftwerken ge-
bildet werden. SNCR-Prozesse werden auch in Zementwerken und Glashiitten oft verwendet.
In den meisten Fillen ist der Wirkungsgrad bei den SNCR-Prozessen geringer als bei den
SCR-Prozessen.

Die SCR-Prozesse sind heterogen-katalytische Prozesse im Festbett, die bei Temperaturen
zwischen 320 und 450 °C ablaufen. Mit hoherer Temperatur wird die Aktivitat der Katalysa-
toren grofler. Damit ist die verwendete Temperatur mitbestimmend fiir die Auswahl des Kata-
lysators und seines Volumens. Jedoch héngt die Temperatur der Abgase von der Positionie-
rung der SCR-Anlage ab (siehe unten).

Die SCR-Prozesse konnen fiir Kraftwerke mit verschiedenen Brennstoffen verwendet werden.
Dazu gehoren erstens Kraftwerke, die mit leichtem Heizol oder Gas befeuert werden und
deren Abgase staubarm sind (low dust mode), unabhingig davon ob Dampf- oder Gasturbinen
eingesetzt werden, und zweitens Kraftwerke, die mit Kohle oder schwerem Heizol befeuert
werden und deren Abgase staubreich sind (high dust mode). Dabei stellt sich bei staubarmen
Abgasen die Frage der Staubentfernung nicht, und die Entstickungsanlage wird direkt nach
der Dampferzeugung bzw. der Gasturbine angebracht.

Bei staubreicher Befeuerung unterscheidet man dagegen zwei prinzipielle Bauweisen:

e Die Entstickungsanlage wird direkt hinter der Dampferzeugung angebracht, und sie ist
grofleren Mengen Staub ausgesetzt. Nach der Entstickungsanlage folgen die Entstau-
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bungs- und Entschwefelungsanlagen. Die Staubbelastung beeinflusst die Standzeit der
Katalysatoren negativ.

e Die Entstickungsanlage ist hinter der Staubentfernung angebracht. Durch die Anlage
stromen staubreiche Abgase. Der Katalysator hat eine hohere Standzeit. Die Staubent-
fernung kann bei hoheren Temperaturen erfolgen. In diesem Fall ist eine Aufheizung der
Abgase nicht notwendig. Oder man entscheidet sich fiir eine niedrigere Entstaubungs-
temperatur — unter Beibehaltung des vorhandenen Elektro-Filters bei Retrofit-Mafinahmen
- mit nachfolgendem Aufheizen der Abgase. Die SCR-Anlagen zwischen der Staubab-
scheidung und der Entschwefelungsanlage werden ebenfalls als low dust Variante be-
zeichnet.

Hinsichtlich der Positionierung der Entschwefelungsanlage sind bei dieser Bauweise zwei
Varianten gebrauchlich: Die Entstickungsanlage wird vor der Entschwefelungsanlage
angebracht. Fiir diesen Fall braucht man schwefelunempfindliche Katalysatoren. Oder die
Entstickungsanlage wird nach der Entschwefelung angebracht (SCR-Tail-End). In diesem
Fall muss das Abgas wieder aufgeheizt werden, um auf die fiir die Aktivitét des Kataly-
sators notwendige Temperatur zu gelangen. Die letzte Variante wird fiir kohlebefeuerte
Kraftwerke und Miillverbrennungsanlagen verwendet. Man versucht jedoch durch Ver-
wendung von Spezialkatalysatoren bei niedrigen Temperaturen um 170 °C bei Miillver-
brennungsanlagen und 260-280 °C bei steinkohlebefeuerten Kraftwerken zu bleiben. Da
jedoch die Aktivitat mit sinkender Temperatur geringer wird, muss das Katalysator-
volumen vergroBert werden. Alle diese Varianten sind in Deutschland vertreten [156].

Ca. 90% der Entstickungsanlagen groferer Kraftwerke sind in Steinkohle-Kraftwerken
installiert worden [156], da bei anderen Brennstoffen die gesetzlichen NO,-Grenzen durch
andere Maflnahmen erfiillt werden konnen. Bis 1994 erreichte die thermische Leistung in
diesen Kraftwerken, die mit SCR-Anlagen ausgestattet wurden, fast 77 000 MW(th). Davon
waren etwa 50% Anlagen fiir staubreiche Abgase. Jedoch werden tiberwiegend grof3ere
Anlagen nach diesem Prinzip betrieben, so dass Kraftwerke mit ca. 70% der thermischen

Leistung hiermit ausgestattet sind. Die andere Hilfte arbeitet nach dem Prinzip des SCR-Tail-
End.

Kraftwerke mit ca. 15 000 MW(th) thermischer Leistung werden nach anderen Methoden
entstickt [156]. SCR-Prozesse werden auflerdem fiir ca. 8 000 MW(th) thermischer Leistung
in Kraftwerken eingesetzt, die mit leichtem Heizol oder Gas befeuert werden und in denen
Entstickungsanlagen fiir staubarme Abgase verwendet werden. Der relativ geringe Einsatz der
SCR-Prozesse in diesem Kraftwerksegment ist auf die Verwendung anderer billigerer MaB3-
nahmen wie SNCR und feuerungstechnische MafBnahmen zuriickzufiihren. Diese Angaben
sind im Wesentlichen bis heute giiltig.

Statistiken zu kleineren Kraftwerken und Miillverbrennungsanlagen liegen nur bruchstiickhaft
vor. So wird berichtet, dass bis 1996 in etwa 50 Miillverbrennungsanlagen SNCR- bzw. SCR-
Technik eingesetzt werden [158]. Fiir kleinere Industriekraftwerke, Kraft-Warme-Kopplung
sowie diesel-angetriebene Generatoren sind zahlreiche SCR-Anwendungen bekannt geworden
[159]. Ihr Anteil an der Gesamtabgasentstickung diirfte aber gering sein. Gasbefeuerte Kraft-
werke sowie Gasturbinen-Kraftwerke verwenden hauptséachlich feuerungstechnische Maf3nah-
men zur NOx-Minderung. Die gesamte thermische Leistung von Kraftwerken, Miillverbren-
nungsanlagen und Zementwerken, die SCR-Prozesse einsetzen, kann grob auf 100 000
MW(th) geschétzt werden. Davon sind ca. 50 000 MW(th) mit staubreichen Abgasen und

50 000 MW(th) mit staubarmen Abgase. Diese Zahl wird als Grundlage fiir die Berechnung
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der bendtigten und verbrauchten Katalysatormengen herangezogen (siehe Kap. 5.3.5). In
Tabelle 31 werden die Hauptentstickungprozesse mit einigen Grunddaten dargestellt.

Tabelle 31: Aufteilung der thermischen Leistung auf die Entstickungsprozesse

Prozess Thermische Leistung
[MW(th)]
SCR, staubreiche Abgase Ca. 50 000
SCR-Tail-End Ca. 20 000
SCR, staubarme Abgase Ca. 8 000
Rest Ca. 22 000
Summe 100 000
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5 Verwendete Katalysatoren und ihr Verbrauch

In diesem Kapitel werden die Katalysatoren zu den einzelnen Prozessen identifiziert und
beschrieben. Thr Verbrauch wird angegeben.

Der Stand der veroffentlichten Daten zum Einsatz und Verbrauch von Katalysatoren ist nicht
einheitlich. Angaben zu Erdolverarbeitungsprozessen, zu Prozessen zur Herstellung von
Basischemikalien und zu Umweltprozessen findet man teilweise verstreut in der Fachliteratur.
Fiir diese Prozesse werden meistens kommerzielle Katalysatoren eingesetzt. Das Know-how
zu den Katalysatoren ist damit nicht mehr im Besitz des Unternehmens, das den Prozess
entwickelt hat. Angaben konnen in Form von Einsatzmengen, Verbrauchsmengen, Stand-
zeiten der Katalysatoren usw. vorliegen. Die gemachten Angaben weichen jedoch wegen der
herrschenden Rahmenbedingungen teilweise stark voneinander ab.

Schwieriger ist die Datenermittlung bei einigen Industriechemikalien. Vor allem gilt dies fiir
den Katalysatorverbrauch. Solche Prozesse werden unternehmensintern entwickelt und in der
Regel nicht lizenziert. Die genaue Katalysatorzusammensetzung sowie die Einsatz- und Ver-
lustmengen werden oft vertraulich behandelt.

Fir viele Prozesse findet man Informationen aus der Forschung und Entwicklung, z.B. aus
Pilotanlagen, die aber nur bedingt auf groBtechnische Prozesse iibertragbar sind. Auch Infor-
mationen aus Patentschriften sind kaum fiir diese Untersuchung brauchbar (siehe Kap. 2.2).

Dagegen sind summarische Verbrauchszahlen oder Kosten von bestimmten Metallen fiir die
Katalysatorherstellung lander- bzw. spartenweise bekannt. Daraus kann man aber keinen
Bezug zu einzelnen Prozessen oder Prozessgruppen herstellen.

Die Katalysatoren werden nach den in Kap. 3 entwickelten Klassifikationskriterien charak-
terisiert. Danach werden die Katalysatoren durch eine allgemeine Bezeichnung, durch die
Hauptkomponenten, durch ihre Zusammensetzung sowie durch genauere Spezifizierung der
aktiven Komponenten und des Tragermaterials mit Angabe der Anteile identifiziert.

AuBerdem wird die in Kap. 3.5 eingefiihrte Klassifikation der Einsatzgebiete verwendet, da
viele ver6ffentlichte Daten nach diesem Schema klassifiziert werden. Diese Einteilung hat
sich auch in der Katalysatorwirtschaft eingebiirgert. Danach werden die
Industriekatalysatoren in vier Segmente unterteilt:

1. Raffineriekatalysatoren,

2. Katalysatoren fiir die chemische Industrie,

3. Polymerisationskatalysatoren und

4. Katalysatoren fiir Umweltprozesse (ohne Automobilkatalysatoren).

In Kap. 5.1 wird der Katalysatormarkt in Abhéngigkeit von den Einsatzgebieten und den
Hauptkatalysatorarten betrachtet. Dadurch erhilt man einen Uberblick iiber die Katalysator-
mengen fiir die Einsatzgebiete, die Produktgruppen und die Katalysatorarten. Die Gesamt-
mengen der verbrauchten Katalysatoren und die Unterschiede zu den Mengen neuer Katalysa-
toren werden in Kap. 5.1.5 dargestellt. In Kap. 5.2 werden die Katalysatoren nach Art der
Reaktion eingeteilt. Die Identifikation der Katalysatoren fiir die in Kap. 4 ausgewéhlten Pro-
zesse und die Ermittlung der Katalysatormengen wird in Kap. 5.3 durchgefiihrt. Die Daten-
basis dieses Kapitels sind veréffentlichte Informationen aus Fachbiichern und Fachzeit-
schriften sowie Informationen von den Anwendern von Katalysatoren und von den Herstel-
lungs-, Regenerierungs-, Wiederaufbereitungs- und Entsorgungsunternehmen von Kataly-
satoren.
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5.1 Der Katalysatormarkt

5.1.1 Marktiberblick

Der Katalysatormarkt ist heute international. Die groBen Hersteller von Katalysatoren agieren
auf der ganzen Welt. Statistiken zu den Katalysatoren sind besser im Weltma@stab verfligbar.
Daher werden in diesem Kapitel globale Zahlen zum Katalysatormarkt angegeben, die dann
teilweise fiir Deutschland bzw. fiir Europa spezifiziert werden.

Wihrend die Katalysatoren wesentlich zum Bruttosozialprodukt beitragen (ca. 17% in den
USA), sind ihre Kosten und Mengen verhaltnismafig klein. In den Erddlverarbeitungsprozes-
sen liegt ihr Wert bei 0,1% des Produktwerts und in der Petrochemie bei 0,22% [1, S. 371]
(siehe auch [78]).

Der Wert aller Industrie- und Automobilkatalysatoren betrug 1997 weltweit 7,4 Milliarden
US $. Dabei ist in dieser Angabe der Wert der Edelmetalle fiir die Automobilkatalysatoren
nicht enthalten. Beriicksichtigt man den Wert der Edelmetalle in der Automobilindustrie, er-
hélt man einen Wert von ca. 11,4 Milliarden US §$ (siche Tabelle 32).

Tabelle 32: Weltweiter Katalysatorumsatz 1997 [9]

Katalysator Umsatz Umsatz
[Milliarden US $] [%]

Raffineriekatalysatoren 2,1 22
Katalysatoren fiir die chemische Industrie 2,0 21
Polymerisationskatalysatoren 1,6 17
Katalysatoren fiir Umweltprozesse und Auto- | 3,7 40
mobilkatalysatoren

Summe 114 100

Heute liegt der Umsatz der Katalysatorwirtschaft bei ca. 12 Milliarden US §. In diesen Anga-
ben sind viele Katalysatoren nicht enthalten, die unternchmensintern entwickelt, hergestellt
und eingesetzt werden. Sie gehdren vor allem zu den Prozessen zur Herstellung von Feinche-
mikalien und Spezialitaten.

Legt man die Angaben in Tabelle 32 zu Grunde, sieht der Umsatz der Industriekatalysatoren -
ohne die Automobilkatalysatoren - folgendermafen aus: Raffineriekatalysatoren: 34%, Kata-

lysatoren fiir die chemische Industrie: 33%, Polymerisationskatalysatoren: 26% und Umwelt-
katalysatoren: 7%.

In der letzten Kategorie aus Tabelle 32 (Katalysatoren fiir Umweltprozesse und Automobil-
katalysatoren) iiberwiegen die Katalysatoren fiir den Automobilsektor bei weitem. Vom Wert
her steuern sie langsam die 50%-Grenze an. Damit ist der Automobilsektor eindeutig domi-
nierend und der groBte Verbraucher von Katalysatoren der Platin-Metalle.

Eine Steigerungsrate von ca. 3% wurde in den letzten zehn Jahren fiir den gesamten Katalysa-
torbereich beobachtet. Dies wird auch in Zukunft mit einigen Fluktuationen erwartet. Die Raf-
fineriekatalysatoren haben in den letzten Jahren eine iiberdurchschnittliche Wachstumsrate
von 4% pro Jahr gehabt. Dies beruht auf der weltweit zunehmenden Motorisierung.
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MengenmaBig dominieren die Raffineriekatalysatoren, auch ohne die Mineralsaurekatalysa-
toren. An zweiter Stellen kommen die Katalysatoren der chemischen Industrie und an dritter
Stelle die Umweltkatalysatoren. Die Polymerisationskatalysatoren liegen zwar wertmafig nur
knapp unter den Katalysatoren fiir die chemische Industrie, fallen aber mengenmifig weniger
ins Gewicht. Das Mengenwachstum ist wegen der verbesserten Aktivitat der Katalysatoren
kleiner als der Umsatz.

Ohne die Mineralsiurekatalysatoren werden weltweit pro Jahr ca. 1 000 000 t Katalysatoren
eingesetzt. Die Raffineriekatalysatoren machen ca. 65% des Gesamtverbrauchs aus. Die che-
mische und die Polymerindustrie beanspruchen zusammen ca. 300 000 t.

Differenziert man die Katalysatoren nach der Katalysatorart, so dominieren mengenmaBig die
Mineralsaurekatalysatoren. Sie sind in den oben angegebenen Statistiken nicht enthalten. Thr
Wert liegt aber bei weniger als 10%. Vor allem bei den Raffinerieprozessen und in der Petro-
chemie spielen sie eine sehr grofie Rolle.

Bei den Nichtmineralsdurekatalysatoren stehen die Zeolithe und die anderen Séure-Basen-
Katalysatoren mengenmafig mit tiber 55% an erster Stelle. WertméaBig liegen sie unter 15%.
Nach den Zeolithen kommen mengenméBig die Nichtedelmetallkatalysatoren. Die Edel-
metallkatalysatoren weisen die geringste Menge auf. Die Edel- und Nichtedelmetallkataly-
satoren dominieren zusammen den Katalysatormarkt wertmaf3ig bei weitem. Diese
Uberlegungen gelten auch fiir deutsche Verhltnisse

Hinsichtlich des Katalysatoraufbaus dominieren die heterogenen Katalysatoren sowohl wert-
mafig als auch mengenméBig. Der Katalysatormarkt fiir die homogenen Katalyse wird auf ca.
15 % geschétzt. In der gleichen GroBenordnung liegt der Anteil der durch homogene Kataly-
satoren hergestellten Chemieprodukte (siche Tabelle 33 sowie [60]). Jedoch ist die eingesetzte
Katalysatormenge wesentlich kleiner, da die Aktivitit und Selektivitit der homogenen Kata-
lysatoren erheblich hoher sind. Sie diirfte einen Anteil von einigen wenigen Prozenten haben.

Tabelle 33: Weltweite Produktmengen der homogenen Reaktionen [1,S.69]

Prozess Produktmenge
[kt/a]

Oxidation 14 000

Reaktionen mit CO 8 000

Hydrierung 1400

Oligomerisation 800

Hydrocyanierung 400

Summe 24 600

Die Hauptverbrauchszentren in der Welt liegen in den USA, Westeuropa (EU und die
Schweiz) und in Japan. Dort konzentrieren sich etwa 65% des Katalysatorverbrauchs. Die
USA und Kanada konsumieren ca. 35% der Industriekatalysatoren der Welt. Sie werden von
Westeuropa mit 21% und Japan mit 9% gefolgt [12]. Beispielsweise betrug in den USA im
Jahre 1999 der Katalysatorverbrauch in der Erd6lverarbeitung, der chemischen Industrie und
der Kunststoffindustrie ca. 2,4 Milliarden US $ [149]. Der Absatz in den ostasiatischen Lan-
dern (auBer Japan) spielt eine zunehmend wichtige Rolle. In Europa wird der Markt fiir Indu-
striekatalysatoren im Jahr 2000 auf 4 Milliarden DM geschitzt [5], [63].
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Jedoch ist die Struktur des Verbrauchs in den verschiedenen Wirtschaftsregionen unter-
schiedlich. Beispielsweise dominiert der Verbrauch der Raffineriekatalysatoren in den USA
im Vergleich zu Westeuropa und Japan, wo der Verbrauch in der chemischen Industrie und
der Polymerindustrie iberwiegt. In Deutschland &hnelt die Verbrauchsstruktur der des rest-
lichen Westeuropas und Japans. Es ist aber zu beobachten, dass in Westeuropa der Verbrauch
der Raffineriekatalysatoren durch die zunehmende Motorisierung schnell wéchst und eine
Angleichung an die USA stattfindet.

Abgesehen von den Mineralsdurekatalysatoren gelten die in Tabelle 32 gemachten Angaben
im Wesentlichen auch fiir Deutschland. Die Chemie- und Polymerisationskatalysatoren bean-
spruchen ca. 40% des Katalysatorwerts, die Umwelt- und Automobilkatalysatoren weitere
40% und die Raffineriekatalysatoren ca. 20%. Ohne die Automobilkatalysatoren sieht das
Verhiltnis folgendermalien aus: Chemie- und Polymerisationskatalysatoren beanspruchen ca.
60%, die Raffineriekatalysatoren ca. 30% und die Umweltkatalysatoren weitere 10%.

In Deutschland wurden im Jahre 1999 1 209 250 t Katalysatoren und Reaktionsausldser her-
gestellt [122]. Diese Angabe macht jedoch keine relevante Aussage tiber den Verbrauch der
Katalysatoren. Erstens enthélt sie auch die Reaktionsausloser, die vor allem in der Kunst-
stoffindustrie eingesetzt werden, und zweitens ist der Katalysatormarkt international. Zu den
Mengen der angewandten Katalysatoren in Deutschland sind kaum Statistiken vorhanden.
Grob kann man die Menge der eingesetzten Katalysatoren ohne Mineralsduren auf ca. 39 000
t pro Jahr schétzen (sieh Kap. 8). Thr Wert liegt bei ca. 350 Mio. US §.

5.1.2 Markt der Edelmetallkatalysatoren

Wie in Kap. 3.2.1 dargestellt wird, spielen die Edelmetalle eine sehr wichtige Rolle in der
Katalysatorwirtschaft. Man schatzt, dass wertmaBig 40% aller verkauften Katalysatoren
(einschlieBlich Automobilkatalysatoren) Edelmetallkatalysatoren sind [18], [40]. Rund 45%
des Weltnettobedarfs an Platin-Metallen werden fiir die Herstellung von Katalysatoren ver-
wendet [40]. Allerdings machen dabei die Automobilkatalysatoren mit ca. 80% der Kataly-
satoren der Platin-Metalle einen Grofteil davon aus [6], [7]. Die Menge der Edelmetall-
katalysatoren ist jedoch wegen ihres hohen spezifischen Werts sehr gering (siehe Kap. 6.3.1).

In Tabelle 34 werden einige summarische Verbrauchsdaten von einigen Edelmetallkataly-
satoren fiir die Industriekatalysatoren in der Welt bzw. in Europa 1999 angegeben.

Tabelle 34: Summarische Verbrauchszahlen einiger Industrie-Edelmetallkatalysatoren in der Welt bzw.
in Europa 1999 [6]

Metall Verbrauch
[kg]
Platin-Metalle insgesamt 24 881
Ir 217
Pd 7 440 (Europa: 2 015)
Pt 13 330 (Europa: 2 945)
Rh 1147
Ru 2 667
Ag <154 000 [25,S.352], [40]

Der Anteil des Edelmetallverbrauchs fiir Katalysatoren am Gesamtverbrauch ist sehr unter-
schiedlich von einem Metall zu anderen. Der Anteil der Industriekatalysatoren der Platin-
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Metalle an ihrem Gesamtverbrauch lag 1999 weltweit bei ca. 5% [6]. In Tabelle 35 werden
einige weltweit geltende Werte hierzu angegeben.

Tabelle 35: Weltweite Anteile des Edelmetallverbrauchs fiir Katalysatoren [6]

Metall Anteil des Verbrauchs fiir Industriekatalysatoren
[%]
Ag <1 [25,S.352], [40]
Ir 7
Pd 2,6 (auBlerdem 62% fiir Automobilkatalysatoren)
Pt 7,6 (aulerdem tiber 29% fiir Automobilkatalysatoren)
Rh 7 (auBerdem tiber 83% fiir Automobilkatalysatoren)
Ru 21

Auffallend in dieser Tabelle ist der hohe Anteil des Rhodiums mit 90%. Der Grund besteht
darin, dass dieses Metall nur begrenzt andere Anwendungen aufweist. Die Hauptfundstellen
von Rhodium sind die Cu- und Ni-Erzen [22]. Da es in den letzten Jahren immer mehr fiir die
Entstickung von Abgasen im Automobilsektor verwendet wird, tibersteigt der Verbauch
seinen natiirlichen Anteil an den Cu- und Ni-Erzen. Versorgungsprobleme kann es geben,
wenn nicht auf andere Katalysatoren ausgewichen wird. Diese Moglichkeit ist fiir zahlreiche
Anwendungen bei den Edelmetallkatalysatoren gegeben, so dass bei Verknappung eines
Edelmetalls auf andere ausgewichen wird.

Wie aus Tabelle 35 zu entnehmen ist, entféllt ein GroBteil des Edelmetallverbrauchs fiir Kata-
lysatoren auf die Automobilindustrie. Weltweit betrug der Verbrauch der Platin-Metalle fiir
Automobilkatalysatoren im Jahre 1999 tiber 248 t und in Europa tiber 76 t [6]. Dabei wiachst
der Katalysatormarkt fiir die Automobilindustrie wesentlich schneller als der der
Industriekatalysatoren.

5.1.3 Markt der Nichtedelmetallkatalysatoren

Die Nichtedelmetallkatalysatoren kommen wertméafig an zweiter Stelle nach den Edelmetall-
katalysatoren. MengenmaBig stehen sie hinter den Mineralsduren und den Zeolithen. Sehr
viele Nichtedelmetalle finden Anwendung als Katalysatoren. Die wichtigsten sind identisch
mit den in Kap. 3.2 aufgelisteten Metallen.

Der Verbrauch von Nichtedelmetallkatalysatoren wird heute weltweit auf ca. 400 000 t pro
Jahr, einschlie8lich Tragermaterial, geschitzt. Nimmt man einen durchschnittlichen Metall-
anteil von 10% an, liegt der Metallverbrauch bei ca. 40 000 t. In Tabelle 36 sind einige sum-
marische Verbrauchszahlen von Nichtedelmetallkatalysatoren angegeben.
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Tabelle 36: Summarische Verbrauchszahlen von Nichtedelmetallkatalysatoren

Metall Verbrauch
[t]
Alle Nichtedelmetall- Ca. 400 000
katalysatoren weltweit
Alle Nichtedelmetall- Ca. 130 000
katalysatoren in den USA
Alle Nichtedelmetall- Ca. 70 000
katalysatoren in Westeuropa
Seltenerdmetalle 4 400 1988 bezogen auf das Oxid [55], entspricht 37% des
Gesamtverbrauchs an den Seltenerdmetallen

Der Anteil des Metallverbrauchs fiir Katalysatoren ist sehr unterschiedlich von einem Metall
zum anderen. In Tabelle 37 werden Anteile einiger Nichtedelmetalle fiir die Katalysatorher-
stellung in der Welt angegeben.

Tabelle 37: Anteil des Verbrauchs von Nichtedelmetallkatalysatoren

Metall Verbrauchte Menge Anteil des Verbrauchs fiir
[t/a] Nichtedelmetallkatalysatoren [%]
Mo 10 000 8 [17]
W n.b. 4 [17]
Co 1980 91[17]
Zn 1 000 in WE fiir 1988 | 0,6 (1991) [104]

Der Preis fiir Nichtedelmetallkatalysatoren ist von einem Katalysator zum anderen unter-
schiedlich. Er liegt fiir eine Tonne Tragerkatalysator zwischen 5 000 und 15 000 US §.

5.1.4 Markt der anderen Katalysatoren

Ca. 500 000 t Zeolith- und andere Sdure-Basen-Katalysatoren werden pro Jahr weltweit
eingesetzt (siche auch [62], [161], [38]). Uber 90% davon sind Zeolithe fiir das katalytische
Kracken. Der Rest dient als Katalysatoren in anderen Prozessen. Der Wert der Zeolith- und
anderen Saure-Basen-Katalysatoren liegt bei ca. 1 Milliarde US §$. Die jahrliche Steigerungs-
rate wird zwischen 3 und 4% geschatzt.

In den USA werden ca. 50% aller Zeolith- und anderen Séure-Basen-Katalysatoren ver-
braucht (siehe auch [94], [161], [38]). Der Verbrauch liegt in Westeuropa bei ca. 85 000 t pro
Jahr. Davon werden ca. 11 000 t in Deutschland eingesetzt.

In diesen Statistiken sind die Zeolith-Anwendungen auBBerhalb des Katalysatorsektors nicht
enthalten. Zeolithe werden in grofleren Mengen in Waschmitteln und als Adsorbentien ein-
gesetzt. Ca. 60% der hergestellten Zeolithe werden in der Waschmittelindustrie verbraucht
[1,S.262]. Der Verbrauch von Zeolith-Katalysatoren wird in Tabelle 38 angegeben.
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Tabelle 38: Verbrauchszahlen und Steigerungsrate von Zeolith- und anderen Siure-Basen-Katalysatoren

im Jahr 1999

Katalysator Verbrauch
Verbrauch in der Welt Ca. 500 000 t/a
Verbrauch in den USA Ca. 250 000 t/a [94], [161]

Verbrauch in Westeuropa

Ca. 85000 t/a

Verbrauch in Deutschland

Ca. 17 000 t/a

Steigerungsrate

3-4% [94]

Einer schnelleren Verfahrens- und Katalysatorsubstitution der Mineralséuren und Metall-
chloride durch Zeolithe steht der relativ hohe Anschaffungspreis der letzteren im Wege. Die
notwendigen Reinigungsstufen bei der Anwendung der Sauren und Metallchloride machen
aber die Anwendung der Zeolithe attraktiv. Aulerdem kann man erwarten, dass die Kosten
fiir die Zeolithe in Zukunft sinken werden, wenn die Entwicklungskosten der ersten und
zweiten Generation der Zeolithe erwirtschaftet sind. Andere Siure-Basen-Katalysatoren
werden in viel kleinerem Umfang als Zeolithe eingesetzt.

Die Mineralséurekatalysatoren wurden oben kurz erldutert. Da sie nicht speziell als Kataly-
satoren hergestellt werden, gehoren sie streng genommen nicht zur Katalysatorwirtschaft und
werden nicht weiter untersucht.

5.1.5 Mengen verbrauchter Katalysatoren

Verbrauchte Katalysatoren sind in dieser Untersuchung Katalysatoren, die wegen irreversibler
Deaktivierung aus dem Reaktor ausgebracht bzw. als Katalysatorverluste im Prozess aufge-
fangen und nicht mehr in den Prozess zurtickgefiihrt werden. Die letztgenannten werden aus-
geschleust und als verbrauchte Katalysatoren behandelt. Dabei spielt die Art der Ausbringung
keine Rolle. Dies kann kontinuierlich oder diskontinuierlich erfolgen. Die durch Abrieb verur-
sachten Verluste konnen bedeutend sein. Als Beispiel sei hier der Abrieb bei den Zeolith-
Katalysatoren des katalytischen Krackens erwéhnt, der ca. 10% der verbrauchten Katalysa-
toren betragen kann [161].

Statistiken tiber die Mengen verbrauchter Katalysatoren werden im Gegensatz zu neuen Kata-
lysatoren relativ wenig ver6ffentlicht. Die wenigen ver6ffentlichten Daten bzw. die selbst
akquirierten Daten sind summarische Angaben und selten nach Katalysatorart oder Prozess
differenziert.

Die Angaben zu den pro Jahr eingesetzten Mengen eines bestimmten neuen Katalysators kon-
nen von denen im selben Jahr verbrauchten Katalysator wegen der ldngeren Standzeiten ab-
weichen. Es kommt hinzu, dass die Statistiken nicht auf einheitlichen Annahmen basieren,
weil sie fiir verschiedene Zwecke erhoben werden.

AuBerdem kann das Gewicht der verbrauchten Katalysatoren von dem der neuen Katalysa-
toren abweichen, da sie sich in der Zusammensetzung unterscheiden. Auf der einen Seite fin-
den Verluste der Aktivkomponenten und des Trégermaterials statt. Diese verlassen den Pro-
zess als Emissionen oder mit dem Produkt. Auf der anderen Seite werden die Katalysatoren
durch Verunreinigungen aus dem Prozess angereichert. Diese beiden Einfliisse sind von
einem Prozess zum anderen sehr unterschiedlich, so dass das Gewicht eines verbrauchten
Katalysators groBer oder kleiner als das des neuen Katalysators sein kann. Beispielsweise
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beobachtet man beim katalytischen Kracken und beim Hydrotreating regelmafig ein hoheres
Gewicht der verbrauchten Katalysatoren, das durch Schwermetalle, Kohlenwasserstoffe,
Schwefel und Phosphor aus dem Erd6] verursacht wird. Bei Vollkatalysatoren aus reinem
Metall iiberwiegen meistens die Verluste, wie z.B. bei den Pt- und Ag-Katalysatoren.

Trotz der genannten Abweichungen sollen zur Schéitzung der Menge verbrauchter Kataly-
satoren die Mengen der neuen Katalysatoren zu Grunde gelegt werden. Man kann davon
ausgehen, dass ndherungsweise jedes Jahr die gleiche Menge an verbrauchten Katalysatoren
anfallt, wie hergestellt wird. Dies impliziert die Annahme, das die Gewichtsabnahme und —
zunahme sich ndherungsweise ausgleichen.

Legt man diese Annahmen zu Grunde, fallen pro Jahr weltweit etwa 1 000 000 t verbrauchter
Katalysatoren an. Uber die Halfte davon sind Zeolithe. An zweiter Stelle stehen die Metall-
katalysatoren. In diesen Angaben sind auch die Tragermaterialien berticksichtigt. Die men-
genmafig relevanten Mineralsdurekatalysatoren sind darin nicht enthalten. Legt man diese
Annahmen fiir Deutschland zu Grunde, kommt man auf ca. 46 000 t verbrauchter Katalysa-
toren pro Jahr (siehe Kap. 8).

In Tabelle 39 werden zur Veranschaulichung einige Beispiele zu den Mengen verbrauchter
Katalysatoren angegeben.

Tabelle 39: Beispiele zu den Mengen verbrauchter Katalysatoren pro Jahr

Prozess Katalysator Menge
[t/a]
Alle Prozesse Alle Katalysatoren, |41 000 bis 58 00 t in Japan [79]
aufler Mineralsduren
Alle Prozesse Metallkatalysatoren |60 000 tin der EU [110]
Hydrotreating Alle Katalysatoren Ca. 90 000 t weltweit [62]
Davon 33 000 t in den USA [153]

Hydrotreating Mo-W/y-Al,O3 45 000 t weltweit (vorbehandelt) [52], [53]

Die verbrauchten Katalysatoren konnen auch ihre Eigenschaften wéhrend des Betriebes ver-
andern. Dadurch wird die Wiederaufarbeitung erschwert. Hierzu gehdren Phdnomene des
Sinterns, des Diffundierens in andere Komponenten bzw. in das Trégermaterial usw. Die
Verunreinigungen konnen auch die Einstufung der Katalysatoren hinsichtlich des Gefahren-
potenzials wesentlich beeinflussen. Damit unterscheidet sich die Behandlung der verbrauch-
ten Katalysatoren grundsatzlich von der Behandlung der neuen Katalysatoren.

Die nach Prozessen und Einsatzbereichen differenzierten Katalysatormengen werden in Kap.
5.3 behandelt.

5.2 Einteilung der Katalysatoren nach der Reaktionsart

Die Einteilung der Katalysatoren nach der Reaktionsart ist eine gebrauchliche Methode, um
die Katalysatoren gruppieren zu konnen (siehe Kap. 3.5.3). Die prozentualen Anteile fiir 1993
sind weltweit in Tabelle 40 angegeben. Es ist anzunehmen, dass diese Angaben bis heute giil-
tig sind. In anderen Quellen findet man abweichende Angaben. Dies zeigt, dass es sich nur
um grobe Schitzungen handelt.
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Tabelle 40: Weltweite Umsatzanteile der Einsatzgebiete der Katalysatoren in der chemischen Industrie
1993 (ohne Raffinerieprozesse) [12]

Einsatzgebiete Umsatzanteil
[%]

Polymerisation 39

Hydrierung 17

Dampfreformierung und Folgeprozesse 21

Organische Synthesen 8

Oxidation, Ammoxidation, Oxychlorierung |9

Dehydrierung 1

Aromaten-Herstellung 5

Summe 100

Die Polymerisationskatalysatoren werden in Kap. 5.3.4 besprochen. Katalytische Hydrie-
rungsreaktionen werden iiberwiegend mit Metallkatalysatoren durchgefiihrt. Dafiir werden
beispielsweise Ni, Co, Pd und Pt eingesetzt. Dabei gilt folgende Reihenfolge der Aktivitét: Pd
> Ni > Co. Die Dehydrierungsreaktionen werden dagegen iiberwiegend mit Hilfe von Nicht-
edelmetalloxid-Katalysatoren durchgefiihrt. Der Markt fiir die Hydrierungs- und Dehydrie-
rungsprozesse wird durch die Nickel-Katalysatoren beherrscht, die ca. 50% ausmachen [23].
Diese werden iiberwiegend zur Hydrierung von ungesittigten Olen und Fettsduren verwendet.
An zweiter Stelle kommen Platin- und Palladium-Katalysatoren, die iberwiegend bei der
Hydrierung von Benzol zu Cyclohexan eingesetzt werden. Weitere wichtige Prozesse dieser
Gruppe sind die Hydrierung von Phenol zu Cyclohexanon, die Hydrierung von Isocyanat zu
Dinitrotoluol und anderen Fettaminen.

Die wichtigsten Dehydrierungsprozesse sind die Herstellung von Styrol aus Ethylbenzol und
von Butadien aus Butan. Das Wachstum der Katalysatoren fiir Hydrierungs- und Dehydrie-
rungsprozesse ist mafig. In Tabelle 41 werden die bedeutendsten katalytischen organischen
Hydrierungs- und Reduktionsreaktionen mit ihren Katalysatoren dargestellt.

Tabelle 41: Die wichtigsten organischen Hydrierungs- und Reduktionsreaktionen [27,Vo0l.A5,S.332]

Reaktionsart | Katalysator
Selektive Hydrierung
Hydrierung von Speisedlen Raney-Ni
Ni-NiO/Tragermaterial
Hydrierung von Olen Raney-Ni
Ni-NiO/Tragermaterial
Diolefine zu Olefinen Pd/A1,O5

Ungesittigte Aldehyde zu gesittigten Aldehyden Pt/Tragermaterial

Ungesittigte Aldehyde zu ungesittigten Alkoholen | Pt/Tragermaterial (Zn-Fe)

Ungesittigte Nitrile zu gesattigten Nitrilen Pd/C
Hydrierung von Aromaten
Benzol zu Cyclohexan Ni/Tragermaterial
Raney-Ni
Phenol zu Cyclohexanon Pt/Tragermaterial
Phenol zu Cyclohexanol Pd/Tragermaterial oder Ni
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Tabelle: Fortsetzung

Hydrierung
Nitrile zu Aminen Raney-Cu
Oxime zu Hydroxylaminen Pt oder Pd
Aldehyde zu Alkoholen NiO/Tragermaterial
Cu-Cr
Reduktion
Nitro-Verbindungen zu Aminen Pd/C
Cu-Cr

Sauren zu Alkoholen

Raney-Co, Cu-Cr

In Tabelle 42 werden die wichtigsten katalytischen Dehydrierungsreaktionen dargestellt.

Tabelle 42: Die wichtigsten katalytischen Dehydrierungsreaktionen [27,Vol.AS,S.332]

Reaktion Katalysator

Buten zu Butadien Ca(Sr)Ni-Phospahte
Oxidative Dehydrierung: ZnO, Cu-Cr

Ethylbenzol zu Styrol Fe;03-Cr,05(K0)
Butan zu Butadien Cr,03/A1,05
Hexan zu Benzol Pt/Al,O3
Cyclohexan zu Benzol Pt/A1,O3
Cyclohexanol zu Cyclohexanon ZnO (Alkali)
Alkohole zu Aldehyden und Ketonen Raney-Ni

Fiir die Prozesse der Oxidation, Ammonoxidation und Oxychlorierung verwendet man als
Katalysatoren Metalle oder Metalloxide, deren katalytische Aktivitit in einer Reihenfolge

geordnet werden kann [50]:

Pd, Pt> Ag, Au~ Mn, Co, Cu> Ni > Cr>Fe >V >Zn> Mg, Al, Ti

Dabei sind die ersten vier reine Metalle und die restlichen Metalloxide. Die reinen Metalle
und die Metalloxide auf der linken Seite wirken in Richtung der Totaloxidation von organi-
schen Verbindungen zu CO, und H,O und sind fiir gezielte Synthesen wenig geeignet, wih-
rend die Metalloxide auf der rechten Seite fiir partielle Oxidationen gut geeignet sind.

Die Oxidations-, Ammonoxidations- und Oxychlorierungsprozesse sind iiberwiegend hete-
rogen-katalysierte Gasphaseprozesse. Ihre bekanntesten Vertreter sind die Prozesse zur
Herstellung von Ethylenoxid, Salpetersaure, Schwefelsdure, Phthalsdureanhydrid, Form-
aldehyd, Vinylchlorid und Acrylnitril. Dabei werden unterschiedliche Tragermaterialien
eingesetzt. Die Schwefelsdure-Herstellung ist mengenmafig der grofite Vertreter dieser
Gruppe. Fast alle Prozessvarianten der Welt verwenden V,0s5 auf Tragermaterial fiir die
Oxidation des Schwefeldioxids zu Schwefeltrioxid. In Tabelle 43 werden die wichtigsten
anorganischen katalytischen Reaktionen dargestellt.

Tabelle 43: Die wichtigsten anorganischen Oxidationsprozesse

Reaktion Katalysator
Schwefeldioxid zu Schwefeltrioxid V5,05
Ammoniak zu Stickoxid Pt, Pt-Pd
Schwefelwasserstoff zu Schwefel Al,O3
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WertmaBig ist der Silber-Katalysator fiir die Herstellung von Ethylenoxid der wichtigste Oxi-
dationskatalysator. Er wird auf einen Al,O3-Trager aufgebracht.

An zweiter Stelle der Oxidationskatalysatoren steht der Katalysator fiir die Herstellung der
Salpetersaure, der iiber 90% Platin mit Rhodium- und/oder Palladium-Zusétzen enthélt und
als Vollkatalysator in Form von Netzen hergestellt wird.

Weitere wichtige Prozesse dieser Gruppe sind Herstellung von Phthalséureanhydrid aus o-
Xylol oder Naphthalin mit V,0s-Katalysatoren, Herstellung von Formaldehyd aus Methanol
mit Eisen- und Molybdéanoxid-Katalysatoren, Herstellung von Acetaldehyd aus Ethen mit
Palladium-Kupferchlorid-Katalysatoren und Herstellung von Vinylchlorid mit Kupferchlorid-
Katalysatoren. Der Wert der Katalysatoren fiir die Oxidationsprozesse betrug in den USA im

Jahre 1987 95 Mio. US $. Der Verbrauch lag bei ca. 6 000 t.

In Tabelle 44 werden die wichtigsten katalytischen organischen Oxidationsreaktionen mit

ihren Katalysatoren dargestellt.

Tabelle 44: Die wichtigsten organischen Oxidationsreaktionen [27,Vol.A5,S.332]

Reaktionsart

Katalysator

Fliissigphasereaktionen

Ethen zu Acetaldehyd

PdClz-CUClz

Propen zu Aceton

PdClz-CuCIQ

Buten zu 2-Butanon

PdClz-CU.Clz

Ethen + Essigsiure zu Vinylacetat

PdClz-CUClz

Propen + Essigsdure zu Allylacetat

PdClz-CUClz

Cyclohexan zu Cyclohexanon + Cyclohexanol Co-Acetat
Butan zu Essigsdure Co-Acetat
Acetaldehyd zu Essigsdureanhydrid Co-Acetat
Cyclohexanon + Cyclohexanol zu Adipinsdure Vanadium-Salz
Toluol zu Benzeoséure Co-Acetat
Benzeoséure zu Phenol Cu
p-Xylol zu Terephthalsdure Co-Acetat
m-Xylol zu Isophthalsdure Co-Acetat

Gasphasereaktionen
Ethen zu Ethylenoxid Ag/Tragermaterial
Alkohole zu Aldehyden oder Ketonen Fey03-MoOs

Ag

Propen, Isobuten zu ungesittigten Aldehyden Cu,0, Bi-Molybdat
0-Xylol, Naphthalin zu Phthalsdureanhydrid V,05/TiO,

V,05-K,S,07/Si0

Butan oder Buten zu Maleinsdureanhydrid

V;,05-P,0s/Tragermaterial

Benzol zu Maleinsdureanhydrid

V205 —MOO3
(P,O)/Tragermaterial
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Die Ammonoxidation ist eine weitere bedeutende Reaktionsart. Die wichtigsten katalytischen
organischen Ammonoxidationsreaktionen werden mit ihren Katalysatoren in Tabelle 45 dar-

gestellt.

Tabelle 45: Die wichtigsten organischen Ammonoxidationsreaktionen [27,Vo0l.A5,S.333]

Reaktionsart Katalysator
Propen + Ammoniak zu Acrylnitril Bi-Molybdat, U-Sb-Oxide
Isobuten + Ammoniak zu Methacrylnitril Mehrkomponentenoxide

Toluol + Ammoniak zu Benzeonitril

V205-MOO3/A1203

m-Xylol + Ammoniak zu Isophthalnitril

V205-MOO3/ A1203

p-Xylol + Ammoniak zu Terephthalnitril

V;,05-Sb,0s

0-Xylol + Ammoniak zu Phthalnitril

VzOs-szOs

Methan + Ammoniak zu Cyanwasserstoff

Pt-Rh-Drahtnetze

Die Oxychlorierungsreaktionen werden in Tabelle 46 dargestellt.

Tabelle 46: Die wichtigsten organischen Oxychlorierungsreaktionen [27,Vol.AS5,S.333]

Reaktionsart

Katalysator

Ethen + Chlorwasserstoff + Sauerstoff tiber 1,2-
Dichlorethan zu Vinylchlorid

CuClz/ A1203

Bei den Alkylierungsprozessen werden saure Katalysatoren in Form von Mineralséuren,
Friedel-Craft-Katalysatoren und Saure-Basen-Katalysatoren verwendet. Letztere gehdren zu
den nichtleitenden Oxiden. Zwei Alkylierungsprozesse sind dominierend: erstens die Her-
stellung von Ethylbenzol als Zwischenprodukt fiir die Herstellung von Styrol und zweitens
die Herstellung von Cumol als Zwischenprodukt fiir die Herstellung von Phenol und Aceton.
Bei diesen Prozessen werden tiberwiegend Aluminiumchlorid und Phosphorsiure eingesetzt.
Beide Katalysatoren werden in groBeren Mengen verwendet, weisen aber einen geringen Wert
auf. Der Preis fiir beide Katalysatoren liegt unter 3 DM/kg. Es sind Bemithungen im Gange,
diese Katalysatoren zu ersetzen. Auch die Alkylierungsprozesse in der Erdolverarbeitung sind
von grofer Bedeutung, bei denen H,SO4 und HF als Katalysatoren verwendet werden. Die
Alkylierungsreaktionen werden in Tabelle 47 dargestellt.

Tabelle 47: Die wichtigsten Alkylierungsreaktionen

Reaktionsart

Katalysator

Ethylbenzol aus Ethen und Benzol

AlCl3, H3PO4

Cumol

AlCl3, H3PO4/S10,, Zeolithe, HF

Alkylierung in der Erd6lverarbeitung

H,SO4, HF

Fiir Hydratisierungs-, Dehydratisierungs- und Kondensationsrekationen werden ebenfalls

saure Katalysatoren verwendet.
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5.3 Einteilung der Katalysatoren nach der Produktgruppe

Fiir die Einteilungen der Katalysatoren in diesem Kapitel werden die gleichen Uberlegungen
wie in den fritheren Kapiteln angestellt (siche Kap. 3.5.2). Danach werden sie in Katalysa-
toren fiir Raffinerieprozesse (Kap. 5.3.2), chemische Prozesse (Kap. 5.3.3), Polymerisations-
prozesse (Kap. 5.3.4) und Umweltprozesse (Kap. 5.3.5) eingeteilt. In Kap. 5.3.1 wird kurz auf
die Methoden zur Ermittlung der Katalysatormengen eingegangen.

5.3.1 Methoden zur Ermittlung der Katalysatormenge

Die Ermittlung der Katalysatormengen fiir die Hauptprozesse stellt ein wichtiges Ziel in die-
ser Untersuchung dar. Ein Hauptproblem bildet dabei der Mangel an zugénglichen Informa-
tionen. Das zweite Problem besteht in dem breiten Spektrum des Verbrauchs fiir einen be-
stimmten Prozess. Folgende Griinde sind dafiir maBgeblich:

e Auch beim gleichen Prozess konnen Aktivitét, Selektivitdt und Standzeit der Katalysa-
toren von einem Katalysatorhersteller zum anderen bzw. von einem Anwender zu anderen
wesentlich abweichen. Dies hingt mit der Zusammensetzung des Katalysators, von den
verwendeten Promotoren und dem Herstellungsverfahren zusammen. Dadurch wird so-
wohl die Standzeit als auch die Raum-Zeit-Ausbeute (zur Definition siehe unten) beein-
flusst.

e Auch bei genau gleichem Katalysator spielen die Betriebsbedingungen eine wichtige Rol-
le. Sie beeinflussen die Aktivitat, die Selektivitat und die Standzeit. Die wichtigsten
Betriebsparameter sind die Temperatur, der Druck und die Verweilzeit. Beispielsweise hat
die Krack-Schirfe beim Hydrocracking einen wesentlichen Einfluss auf die Standzeit der
Katalysatoren.

e Die Zusammensetzung der Einsatzstoffe und ihre Aufbereitung beeinflussen ebenfalls die
Aktivitét, die Selektivitit und die Standzeit. Die Beseitigung von Katalysatorgiften bzw.
die Verwendung von weniger belasteten Rohstoffen fithren zu langeren Standzeiten der
Katalysatoren.

e Die Zeit bis zum Austausch des Katalysators wird durch den Betreiber der Anlage fest-
gelegt und unterliegt seiner Unternehmensphilosophie. Die vom Katalysatorhersteller
empfohlene Standzeit wird nur als Richtwert betrachtet.

e Eine geringere Auslastung der Anlage fiihrt zu einer langeren Standzeit, da der Katalysa-
tor weniger beansprucht wird.

e Die Fluktuation der Preise fiir die Einsatzstoffe fiihrt zur Auswahl unterschiedlicher
Standzeiten. Steigen die Preise fiir die Einsatzstoffe, reduziert man die Standzeit, um mit
hoher Aktivitat und hoher Selektivitédt die Anlage zu fahren. Im Falle von niedrigen Prei-
sen fiir die Einsatzstoffe verschiebt sich das wirtschaftliche Optimum zu ldngeren Stand-
zelten.

e Auch unter gleichen Bedingungen kann die Standzeit bei einem Prozess durch Zufalls-

streuung variieren. Dies hingt damit zusammen, dass die Herstellung von Katalysatoren
kein vollstandig reproduzierbarer Prozess ist.

53



Durch die oben genannten Einflussfaktoren auf die Standzeit und die Raum-Zeit-Ausbeute ist
eine breite Streuung beider GroBen charakteristisch. Daher wird auch der spezifische Ver-
brauch in der Regel als Spanne angegeben. Der in diesem Kapitel errechnete Katalysator-
verbrauch stellt einen Durchschnittswert dar und kann im einzelnen Fall wesentlich unter-
bzw. tiberschritten werden.

Zur Berechnung des Katalysatorverbrauchs werden hauptséchlich zwei Methoden angewandt:

e Der spezifische Katalysatorverbrauch ist bekannt und wird als Grundlage fiir die Berech-
nung des Gesamtkatalysatorverbrauchs verwendet.

e Der spezifische Katalysatorverbrauch wird mit Hilfe von reaktionstechnischen Daten er-
mittelt. Diese Methode wird im Folgenden ausfiihrlicher beschrieben.

Die eingesetzten Katalysatormengen konnen aus der Raum-Zeit-Ausbeute (RZA) und der
Standzeit errechnet werden. Die Raum-Zeit-Ausbeute ist eine meist empirisch ermittelte
GroBe und ist definiert als die erzeugte Produktmenge pro Zeiteinheit bezogen auf das Kata-
lysatorvolumen bzw. die Katalysatormasse [101,S.593]:

L] L

m m

RZA = £ oder RZA = £
VKatalysator mKatalysator

Fiir groBtechnische Prozesse verwendet man als Einheiten: t/(h.m’) bzw. t/(h.kg). Die Raum-
Zeit-Ausbeute ist damit von der Grofle und der Bauart des Reaktors unabhéngig. Der Produkt-
durchsatz wird aus der Kapazitit der Chemieanlage ermittelt. Im Falle der Verwendung des
Katalysatorvolumens wird die Katalysatormasse aus dem Katalysatorvolumen auf der Grund-
lage der Katalysatordichte ermittelt.

Fiir viele groBtechnische Prozesse ist die Raum-Zeit-Ausbeute bekannt. Sie bezieht sich aller-
dings auf einen Katalysator mit genau definierter Aktivitdt und bekannten Betriebsbedin-
gungen (Temperatur, Druck, Verweilzeit und Zusammensetzung der Reaktanden). Diese An-
gabe kann man als Durchschnittswert verwenden.

5.3.2 Raffineriekatalysatoren

Eine relativ geringe Anzahl von Katalysatorarten wird in der Erd6lverarbeitung eingesetzt.
Sie sind in der Regel kommerzielle Katalysatoren, die in grofleren Mengen hergestellt wer-
den. Jedoch werden viele Varianten angeboten, die teilweise sehr wenig voneinander abwei-
chen. 1987 hat man tiber 900 Katalysatorvarianten fiir die Raffinerieprozesse gezahlt
[32,S.131]. Heute diirfte die Zahl hoher liegen, da man immer mehr an die Einsatzstoffe
angepalite Katalysatoren anbietet.

Der Katalysatormarkt fiir die katalytischen Raffinerieprozesse wird in Kap. 5.1 behandelt. Die
Hilfte des Umsatzes der Nichtmineralsaurekatalysatoren wird mit Zeolithen fiir das kataly-
tische Kracken gemacht. Den zweitgrofiten Verbrauch an Katalysatoren haben die Hydrie-
rungsprozesse mit einem Drittel des Umsatzes. Der Rest verteilt sich auf die anderen Pro-

zesse, wie z.B. Hydrocracking, Isomerisierung und Reforming, wie in Tabelle 48 dargestellt
ist (siche auch [3] und [62]).
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Tabelle 48: Weltweiter Umsatz der Raffineriekatalysatoren 1997 (ohne Mineralsiurekatalysatoren) [9]

Katalysator Absatz
[%]

Katalytisches Kracken 50

Hydrierungsprozesse (Hydrotreating und Hydrocracking) | 33

Katalytisches Reforming, Polymerisation, Isomerisierung | 17
usw.

Ein GroBteil der Raffineriekatalysatoren wird in den USA verbraucht. Daher soll als erste
Orientierung der Verbrauch an Raffineriekatalysatoren in den USA in Tabelle 49 dargestellt
werden (siehe hierzu auch [23]).

Tabelle 49: Katalysatorverbrauch in den Raffinerieprozessen in den USA 1993 [161]

Katalysator Menge Wert
[10° ¢] [Mio. US 9]

Alkylierung 2 084 198
Katalytisches Kracken (FCC) 218 373
Hydrotreating und Hydrocracking 29 293
Katalytisches Reforming 3 39

Andere Prozesse 5 16

Summe 2 339 919

Wie aus Tabelle 49 hervorgeht, machen in den USA die sogenannten Niedrig-Preis-Kata-
lysatoren ("low price catalyst") (z.B. H,SO4 und HF) fiir die Alkylierungsprozesse die grofite
Menge mit etwa 90% aus. Sie haben jedoch lediglich einen Wert von ca. 20% der Raffinerie-
katalysatoren (siehe z.B. [23], [62], [161]). Weltweit diirfte dieser Anteil kleiner sein, da die
Alkylierungsprozesse in den USA tiberdurchschnittlich vertreten sind. Katalysatoren fiir das
katalytische Kracken kommen in den USA mengenméfig an zweiter Stelle. Erst an dritter
Stelle stehen die Katalysatoren flir die Hydrierungsprozesse Hydrotreating und Hydro-
cracking. Die Kapazitit fiir diese Prozesse liegt in den USA bei ca. 190 Mio. t pro Jahr.
Andere Quellen geben abweichende Angaben an (siehe z.B. [150]).

Fiir die deutsche Erdolverarbeitung findet man relativ wenig Daten zum Einsatz von Kata-
lysatoren. AuBlerdem sind die durch die Mineral6lunternehmen gemachten Angaben selten
nach Prozessen oder Katalysatorarten differenziert. Mineralsauren und Edelmetallkata-
lysatoren tauchen in vielen Statistiken nicht auf. Die erste Gruppe wird intern aufbereitet bzw.
entsorgt. Bei der zweiten Gruppe bestehen in der Regel langfristige Riicknahmeverein-
barungen mit den Katalysatorherstellern. Die Angaben beziehen sich also auf andere Kata-
lysatoren. Auch Angaben in Umwelterkldrungen und Umweltberichten sind wenig differen-
ziert (siehe beispielsweise [125], [133], [134]). Was den Umsatz anbetrifft, liegen die
Raffineriekatalysatoren in Deutschland bei ca. 70 Mio. US $ und machen etwa 20% des
Gesamtumsatzes der Katalysatoren aus.

In den nichsten Unterkapiteln werden die Katalysatoren prozessbezogen behandelt.
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5.3.2.1 Katalysatoren des katalytischen Krackens

Die Zeolithen haben beim katalytischen Kracken alle anderen Katalysatoren abgeldst. Dieser
Prozess wird in der Fliissigphase durchgefiihrt, was auch das Austragen und Regenerieren der
Katalysatoren erleichtert. Fiir das katalytische Kracken ist eine grolere Anzahl von Kataly-
satorvarianten vorhanden, die sich hauptsachlich durch die Zusitze in den Zeolithen unter-
scheiden. Als Promotoren verwendet man Seltenerdmetalle und Al,O5 [57]. Sie werden zuge-
geben, um die negative Wirkung der Metalle aus dem Erdol auf die Aktivitat der Katalysato-
ren zu reduzieren. Zu nennen sind folgende Modifikationen: Zeolith REHY-Typ [8], Zeolith
in Kieselgel und amorphem Aluminiumsilikat, USY Silica Solcat usw. (weiteres hierzu siehe
[136])

Der spezifische Verbrauch der Zeolithen beim katalytischen Kracken ist vom Schwefel-,
Stickstoff- und Metallgehalt sowie der Dichte des Erd6ls abhangig. Er unterscheidet sich stark
je nach Einsatzstoff und liegt durchschnittlich zwischen 0,20 und 0,65 kg pro Tonne Einsatz-
stoff bei leichteren Fraktionen [3], [8], [23], [78]. Bei schweren Fraktionen kann der Ver-
brauch auf 1,5 bis 3,3 kg pro Tonne Einsatzstoff steigen [3], [76]. Eine grofere Erddlraffi-
nerie mit einer Kapazitat von 3 Mio. t pro Jahr wird fiir das katalytische Kracken im Durch-
schnitt 1 400 t Zeolithe jéhrlich verbrauchen [32]. Fiir eine Raffinerie mit unterschiedlichen
Finsatzstoffen kann man einen Durchschnittsverbrauch von 0,50 kg/t Durchsatz annehmen.
Dieser Wert wird flir die Schéitzung des Gesamtverbrauchs in Deutschland zu Grunde gelegt.
Bei einem Durchsatz von 18,2 Mio. t betragt der jahrliche Gesamtverbrauch der Zeolithe
9100 t.

Beim spezifischen Verbrauch der Zeolithe wirken zwei zeitabhidngige Faktoren gegenein-
ander. Auf der einen Seite wird die Aktivitat der Zeolithe kontinuierlich gesteigert, auf der
anderen Seite muss man immer mehr auf Erdolsorten geringerer Qualitit und auf schwerere
Komponenten aus der atmosphérischen Erdoldestillation zuriickgreifen. Erdolsorten mit
hohem Gehalt an Schwefel, Stickstoff und Schwermetallen fiihren zur Verringerung der
Standzeit der Zeolithe und damit zu einem hoheren spezifischen Verbrauch. Fiir schwere
Fraktionen wird in der Regel die Crack-Schérfe erhoht, indem héhere Temperaturen ver-
wendet werden.

Auch miissen immer mehr fiir die jeweiligen Rohdlsorten mafigeschneiderte Zeolithe ent-
wickelt werden. Die Trends bei der Entwicklung neuer Katalysatoren fiir das katalytische
Kracken geht in Richtung ultrastabiler Zeolithe (Ultra Stable USY Zeolithes), die weniger
Koks anlagern und eine bessere Aktivitat und Selektivitdt aufweisen [124]. Insgesamt ist ein
leichtes Abnehmen des spezifischen Verbrauchs durch die gesteigerte Aktivitit zu beobach-
ten. Der Gesamtverbrauch ist aber wegen der groferen verarbeiteten Erdolmengen steigend.

Die Zeolithe fiir das katalytische Kracken haben eine durchschnittliche Standzeit von wenigen
Minuten bis zur reversiblen Deaktivierung und von mehreren Wochen bis zur irreversiblen

Deaktivierung. Sie werden kontinuierlich oder semikontinuierlich in-situ regeneriert (siche
Kap. 7.1).

Nach der irreversiblen Deaktivierung werden die Zeolithe wegen ihres geringen Wertes und
aus technischen Griinden nicht wieder aufbereitet und miissen entsorgt werden. (siehe Kap.
6.3.3). Die wichtigsten Daten zu den Katalysatoren fiir das katalytische Kracken werden in
Tabelle 50 zusammengefasst.
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Tabelle 50: Grunddaten zum katalytischen Kracken

Grolie/Parameter Wert
1. Art der Katalysatoren Zeolithe
2. Absatz 1997 Weltweit ca. 500 000 t (siehe auch [62],
[161])
3. Durchsatz in der Welt 1995 590 Mio. t (siehe auch [100])
4. Wachstum in Europa 1995 - 2000 3-4% [62]
5. Dichte Durchschnittlich 0,7 g/cm’ [20]
6. Spezifische Katalysatormenge im 0,136 kg/(tpurchsatz-/2) [176,S.109]
Reaktor

7. Spezifischer Katalysatorverbrauch bei 1,5 - 3,3 kg/t Rohdl [3], [76]
schwerem Erddl (heavy crude)

8. Spezifischer Katalysatorverbrauch bei 0,2 - 0,65 kg /t Einsatzstoff [3], [8], [23],

leichtem Erddl (light crude) [28], [78]
9. Durchschnittlicher spezifischer 0,50 kg/t (geschitzter Durchschnitt)
Verbrauch
10. Durchsatz in Deutschland 18,2 Mio. t 1998 [31]
11. Geschitzter Katalysatorverbrauch in 9 100 t/a (auf der Basis von 1998)
Deutschland®
12. Standzeit Bis zur reversiblen Deaktivierung: wenige
Minuten
Bis zur irreversiblen Deaktivierung: mehrere
Wochen
13. Regenerierung des Katalysators Kontinuierliche oder semikontinuierliche In-
situ-Regenerierung
14. Wiederaufbereitung des Katalysators nein

Zur Regenerierung von Zeolithen siehe Kap. 7.1.2.

5.3.2.2 Katalysatoren des katalytischen Reforming

In dem Prozess des katalytischen Reforming wird iiberwiegend Platin, eventuell mit Rhenium
und Iridium, als Katalysator verwendet. Diese Katalysatoren haben die friiher verwendeten
Molybdan-Katalysatoren auf Kieselerde weitgehend verdringt. Festbett- und Wirbelbettre-
aktoren sind in Gebrauch (siehe hierzu [151]). In Deutschland iiberwiegen die Wirbelbettre-
aktoren. Die verschiedenen angewandten Prozesse unterscheiden sich hauptséchlich durch die
Regenerierung des Katalysators, seine Zusammensetzung und den Katalysereaktor (weiteres
hierzu siehe [32], [69], [28,V5,S.84-132], [70]). Analog zum katalytischen Kracken kann das
katalytische Reforming mit unterschiedlicher Schirfe, je nach Erdolsorte, gefahren werden,
wodurch der spezifische Verbrauch an Katalysatoren beeinflusst wird. Generell kann man
auch hier sagen, dass je schwerer das Erdol ist und je mehr es unerwiinschte Bestandteile wie
Schwefel, Stickstoff und Schwermetalle enthélt, desto hoher ist der spezifische Verbrauch.

Die Standzeit der Reforming-Katalysatoren ist lang und liegt bis zur reversiblen Deaktivier-
ung bei einem Durchschnitt von einem Jahr und bis zur irreversiblen Deaktivierung durch-

® Es wird ein spezifischer Katalysatorverbrauch von 0,5  kg/t zu Grunde gelegt. Dieser Wert ist ein
durchschnittlicher Wert aus verschiedenen Quellen unter Beriicksichtigung der Entwicklung in den letzten
Jahren.
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schnittlich bei 7 Jahren [32]. Standzeiten bis zu 12 Jahren sind bekannt geworden. Die Refor-
ming-Katalysatoren werden regelméBig regeneriert und wieder aufbereitet. Die Regenerierung
wurde in den sechziger Jahren eingefiihrt. Dabei handelt es sich hauptséchlich um die Ver-
brennung des Koks und um die Entfernung der Katalysatorgifte unter hoheren Temperaturen
von tiber 500 °C. Am Anfang waren die semiregenerativen In-situ-Verfahren vorherrschend
(sieche Kap. 7.1). Spéter wurden neuere Prozesse mit Wirbelschichtreaktoren eingefiihrt, die
eine kontinuierliche In-situ-Regenerierung erméglichten. Wegen der Nachteile der In-situ-
Verfahren ist man in den letzten Jahren immer mehr zu Ex-situ-Verfahren iibergegangen,
indem ein Teil des Katalysators kontinuierlich abgezogen und ex-situ regeneriert wird. Diese
Nachteile driicken sich erstens durch die geringere Aktivitdt der regenerierten Katalysatoren
und zweitens durch die Umweltbelastung der Verbrennungsgase im Regenerator aus. In West-
europa werden heute fast nur noch Ex-situ-Verfahren angewandt.

Die Edelmetallkatalysatoren der Reforming-Prozesse werden nach mehrmaligem Regene-
rieren durchweg zur Riickgewinnung der Edelmetalle wieder aufbereitet. In der Regel be-
stehen Riicknahmegarantien durch den Katalysatorhersteller, der die Wiederaufbereitung im
eigenen Werk durchfiihrt (siehe 6.3.1). Weltweit werden in den Reforming-Reaktoren ca. 30 t
Platin eingesetzt [40]. Der spezifische Verbrauch der genannten Edelmetalle ist sehr gering.
Beispielsweise lag er 1995 beim Platin bei 3 t jahrlich [40]. Bei diesem Wert ist zu bertick-
sichtigen, dass immer ein Teil des Katalysators extern regeneriert bzw. wieder aufbereitet
wird. Damit macht er keine genaue Aussage iiber den wirklichen Bedarf in den Erdolraf-
finerien. Im Jahre 1986 wurden weltweit ca. 5000 t Katalysatoren fiir diesen Prozess pro-
duziert [25,S.372]. Diese Zahlen beinhalten auch das Tragermaterial. Der Anteil der Edel-
metalle liegt in der Regel unter 1%, manchmal bei 0,2%.

Legt man einen Katalysatorverbrauch von 0,017 Liter pro Tonne Durchsatz zu Grunde, wird
bei einem Gesamtdurchsatz von 17 Mio. t ein Verbrauch von 295 m® pro Jahr in Deutschland
ermittelt. Dieser Verbrauch enthélt die Aktivkomponente und das Tragermaterial. Die wich-
tigsten Daten zum katalytischen Reforming werden in Tabelle 51 zusammengestellt.

Tabelle 51: Grunddaten zum katalytischen Reforming

Grolie/Parameter Wert
1. Art des Katalysators Pt mit Rh und Ir auf Al,0O5 oder Bimetall auf
ALOs

2. Katalysatorproduktion (einschlieflich Weltweit ca. 5 000 t 1986 [25,S.372]
Tragermaterial)

3. Weltweiter Platin-Verbrauch fir den 311995 [40]
Katalysator

4. Dichte Durchschnittlich 0,7 g/cm” [20]

5. Durchschnittlicher spezifischer 0,017 1/t (geschétzter Durchschnitt)
Verbrauch (vgl. auch [86], [87])

6. Durchsatz durch das katalytische 17 Mio. t 1998 [31]
Reforming in Deutschland

7. Geschétzter Katalysatorverbrauch in 295 m’/a = 206,5 t/a (auf der Basis von 1998)
Deutschland
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Tabelle: Fortsetzung

8. Standzeit der Katalysatoren Bis zur reversiblen Deaktivierung durch-
schnittlich ein Jahr

Bis zur irreversiblen Deaktivierung durch-
schnittlich 7 Jahre (in einzelnen Féllen bis 12

Jahre)
9. Regenerierung des Katalysators In Deutschland tiberwiegend ex-situ
10. Wiederaufbereitung des Katalysators ja

Zur Regenerierung von Reforming-Katalysatoren siehe Kap. 7.1.2.

5.3.2.3 Katalysatoren der Hydrotreating-Prozesse

In Hydrotreating-Prozessen werden tiberwiegend Nichtedelmetalle auf Tréger als Kataly-
satoren verwendet. Die wichtigsten Katalysatorsysteme sind Sulfide der Metalle Co-Mo, Ni-
W und Ni-Mo. Dabei werden fiir die Entschwefelung tiberwiegend Co-Mo-Katalysatoren
eingesetzt. Als Tragermaterial verwendet man meistens Al,O;. Aktivkohle wurde vielfach
vorgeschlagen, konnte sich aber nicht durchsetzen (siehe hierzu [168]).

1996 wurden weltweit ca. 90 000 t Hydrotreating-Katalysatoren verwendet (siehe auch [62]).
Ihr Umsatzanteil an den Raffineriekatalysatoren liegt bei ca. einem Drittel. Verschiedene,
teilweise sich widersprechende Angaben, wurden zum Verbrauch gemacht (siehe auch [52],
[53], [62], [153], [155], [164], [99]). Das konnte daran liegen, dass der Katalysatorverbrauch
einmal vor der Vorbehandlung und ein anderes mal nach der Vorbehandlung zu Grunde
gelegt wird.

Die Hydrotreating-Prozesse spielen in Deutschland eine sehr wichtige Rolle, wie aus Tabelle
13 hervorgeht. Die meisten Produkte miissen irgendwelche Hydrierungsprozesse zur Entfer-
nung des Schwefels durchlaufen. Der Durchsatz lag 1998 bei 73,2 Mio. t.

Die Hydrotreating-Katalysatoren werden in der Regel in-situ oder ex-situ regeneriert. Heute
iberwiegt die Ex-situ-Regenerierung. In Westeuropa ist es iiblich, die Katalysatoren zwei- bis
dreimal zu regenerieren, bevor sie ausgetauscht werden, in den USA nur einmal [92]. Sie wer-
den regelmifBlig wieder aufbereitet. Vorteilhaft sind dabei die gro3eren anfallenden Mengen
einheitlicher Katalysatoren und die relativ hohe Preise des Nickels, des Kobalts und des
Molybdéns (siehe Kap. 6.2.1).

Bei den Hydrotreating-Katalysatoren ist eine Gewichtszunahme durch den Gebrauch zu ver-
zeichnen, die durch 5 bis 25% Koks sowie durch einige Prozente Schwefel und Schwer-
metalle verursacht wird (fiir eine genaue Analyse der Zusammensetzung siche [98]).

Die Raum-Zeit-Ausbeute wird mit 1-8 m*/(h.m?) angegeben [27,Vo0l.18,S.67]. Die Standzeit
der Hydrotreating-Katalysatoren liegt bei 2 bis 8 Jahren fiir leichte und 0,5 bis 1 Jahr fiir
schwere Erdolfraktionen [35,S.75]. AuBBerdem héangt die Standzeit von dem geforderten
Schwefel-Gehalt im Produkt ab. Fiir die USA wurde fiir den Zeitraum 1986 bis 1990 ein
durchschnittlicher Verbrauch von 0,032 kg/t Einsatzstoff ermittelt [86], [87]. Fiir 1991 gab
man einen Wert von 0,067 kg/t Einsatzstoff [77] an. Nach dieser Angabe benétigt man fiir
eine Kapazitit von 7 500 t pro Tag 350 t Katalysator [77] (fiir weitere Angaben hierzu siche
[150]).
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Fiir die heutigen Verhaltnisse in Deutschland gilt ein Durchschnittswert von 0,03 kg/t Ein-
satzstoff. Bei einer Produktionsmenge von 73,2 Mio. t im Jahre 1998 erhélt man einen Kata-
lysatorverbrauch von 2 196 t/a.

Hydrofining- und Hydrotreating-Katalysatoren werden seit 1999 von der ,,Environmental
Protection Agency“ in den USA als Gefahrstoffe ,,harzardous waste eingestuft. Vor diesem
Datum wurden sie nur dann als Gefahrstoffe betrachtet, wenn sie bestimmte geféhrliche
Eigenschaften aufwiesen. Dadurch sind der Transport und die Lagerung dieser Stoffe von nun
an geregelt. Beispielsweise konnen sie nicht ohne Vorbehandlung (Verbrennungs- und Stabi-
lisierungsmalnahmen) auf Deponien gebracht werden (siehe hier [92]). AuBBerdem diirfen sie
nur von zugelassenen Unternehmen transportiert, gelagert, behandelt, regeneriert, wieder auf-
bereitet oder beseitigt werden. Dadurch steigen die Kosten fiir den Transport und das Depo-
nieren. Die von dieser Regelung betroffenen Katalysatoren werden auf 33 000 t/a geschitzt
[153]. Auch der Export der verbrauchten Katalysatoren wurde erheblich verschérft. Die wich-
tigsten Daten zum Hydrotreating werden in Tabelle 52 zusammengefasst.

Tabelle 52: Grunddaten zum Hydrotreating

Grofie/Parameter Wert

1. Art der Katalysatoren CoS-MoS,/Al,03, NiS-MoS,/Al,0O3, NiS-
WS,/ALO;3

2. Dichte Durchschnittlich 0,8 g/cm” [20], [169]

3. Absatz (Wert) Ca. 900 Mio. US §$ weltweit in 1995 [3]

4. Absatz (Menge) Weltweit ca. 90 000 t (siche auch [62],
(154,S.1805])

5. Jahrliches Wachstum Weltweit 3-4% [62]

6. Raum-Zeit-Ausbeute (liquid hourly space | 1-8 m”/(h.m”) [27,V0l.18,S.67]

velocity)
7. Standzeit fiir leichte Erdolfraktionen 2-8 Jahren [35,S.75].

o

Standzeit fiir schwere Erdolfraktionen 0,5-1 Jahr [35,S.75]

9. Beispiel fiir die spezifische Katalysator- | 350 t fiir eine Kapazitat von 7500 t/Tag [77],
menge im Reaktor (CoMo-Katalysator)

10. Durchschnittlicher spezifischer 0,03 kg/t (geschitzter Durchschnitt)
Verbrauch fiir Hydrotreating

11. Durchsatz in Deutschland 73,2 Mio. t/a fiir 1998 [31]

12. Geschitzter Katalysatorverbrauch in 2196 t/a
Deutschland

13. Regenerierung des Katalysators ja

14. Menge der regenerierten Katalysatoren 16 000 t/a [92]
aus dem Hydrotreating

15. Wiederaufbereitung des Katalysators ja

5.3.2.4 Katalysatoren der Hydrocracking-Prozesse

Hydrocracking-Katalysatoren sind zwei-funktionale Katalysatoren bestehend aus einer Kom-
ponente fiir die Spaltung (Cracking) und einer anderen fiir die Hydrierung. Fiir die Spaltung
verwendet man in der Regel eine feste Saure, wie z.B. amorphe Oxide (Silizium- und Alu-
miniumoxid), Zeolithe (meist modifizierte Y-Zeolithe) oder eine Mischung aus beiden. Eine
Metallkomponente unterstiitzt die Hydrierungs- und Dehydrierungsreaktionen. Dafiir verwen-
det man ein Edelmetall wie Pd und Pt oder ein Nichtedelmetallsulfid der VI. (Mo, W) oder
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der VIII. Gruppe (Co, Ni). Das Verhiltnis der beiden Katalysatorkomponenten kann so
eingestellt werden, dass eine optimale Aktivitat und Selektivitét erzielt werden [126].

Viele moderne Hydrocracking-Prozesse bestehen aus zwei Stufen. In der ersten Stufe werden
an Co-Mo-Katalysatoren die Konzentrationen der Schwefel-, Stickstoff- und Sauerstoft-
verbindungen reduziert. In der zweiten Stufe findet an Ni-W-Katalysatoren das eigentliche
Hydrocracking statt. Nach einer Destillation wird das schwere Sumpfprodukt in die Hydro-
cracking-Stufe zurtickgefiihrt. Auch Metalle der Platin-Gruppe auf Aluminiumoxid sind heute
gebrauchlich, so dass die Hydrocracking-Prozesse hohere Kosten durch den Katalysator ver-
ursachen. Die benétigten Edelmetallmengen und insgesamt die Katalysatormengen sind in
diesem Fall viel kleiner.

Ahnliche Katalysatoren werden auch fiir die Dewaxing-Prozesse verwendet. Sie unter-
scheiden sich hauptsichlich durch die Promotoren (siche z.B. [67]).

Verschiede Prozessmodifikationen und Katalysatoren werden kommerziell eingesetzt. Die
wichtigsten sind das Verfahren des ABB Lummus Global [32], das Isocracking-Verfahren
von Chevron [69], das IFP-Verfahren [69], das Kellogg-Verfahren [32], das Shell-Verfahren
[69], das VEBA-Oil-Verfahren [69], das Unicracking-Verfahren von UOP [28,V5,S.84-132],
das UOP-Verfahren mit edelmetalldotierten Zeolithen [116] und das H-Oil-Texaco-Verfahren
[69].

Je nach Einsatzstoff und Katalysatorzusammensetzung liegt die Standzeit zwischen 1 und 10
Jahren [35,S.75]. Der Verbauch wird mit 4 bis 16 US $/t Einsatzstoff angegeben [69]. Die
verbrauchte Katalysatormenge liegt durchschnittlich bei 0,066 kg/t Einsatzstoff [69], [86],
[87]. Fiir die Raum-Zeit-Ausbeute werden Werte zwischen bei 5 und 75 t/ (h.m’) angegeben
[139,S.47]. Fir Deutschland wird ein spezifischer Verbrauch der Nichtedelmetallkataly-
satoren von 0,03 1/t angenommen. Hochgerechtet auf die Produktionsmenge erhilt man bei
einer Dichte von 0,8 g/cm® einen Gesamtverbrauch von 340 t/a.

Die Katalysatoren fiir Hydrocracking und fiir selektive Hydrierung werden regelmifig zwei-
mal und ofter regeneriert [92]. Sie werden regelmaBig wieder aufbereitet. Dies gilt sowohl fiir
die Edel- als auch fiir die Nichtedelmetallkatalysatoren.

Die wichtigsten Daten zu Hydrocracking werden in Tabelle 53 zusammengefasst.

Tabelle 53: Grunddaten zum Hydrocracking

Grofle/Parameter Wert
1. Art der Katalysatoren Nichtedelmetall (Co-Mo oder Ni-W) bzw.
Edelmetall (Pd, Pt) auf fester Sdure Al,O3
oder Zeolith
2. Dichte Durchschnittlich 0,8 g/cm’ [20]
3. Durchschnittlicher spezifischer Ver- 0,03 I/t fiir Nichtedelmetallkatalysatoren
brauch fiir Hydrocracking
4. Standzeit 1 - 10 Jahren [35,S.75], durchschnittlich 6
Jahre
5. Durchsatz durch das Hydrotreating in 6,8 Mio. t/a fiir 1998 [31]
Deutschland
6. Geschétzter Katalysatorverbrauch in 204 m’/a= 163 t/a
Deutschland
7. Regenerierung des Katalysators ja
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Tabelle: Fortsetzung

8. Wiederaufbereitung des Katalysators ja

9. Katalysator fiir die Dewaxing-Prozesse | Ni-W oder Ni-Mo

10. Standzeit der Dewaxing-Prozesse mit 1 Jahr bis zur Regenerierung und 4 Jahre bis
Zeolith-Katalysator zum Austausch [91]

5.3.2.5 Katalysatoren der Alkylierungsprozesse

Mineralsduren wie H;SO4 und HF werden meistens als Katalysatoren fiir die Alkylierungs-
prozesse verwendet. Die eingesetzten Katalysatormengen sind sehr grof3. Als Beispiel sei hier
genannt, dass in den USA im Jahre 1993 ca. 2,084 Mio. Tonnen Mineralséurekatalysatoren
fuir diesen Prozess eingesetzt wurden, wovon der grofite Teil Schwefelsaure ist. Im Vergleich
zum Gesamtverbrauch der Schwefelsdure von 35 Mio. t/a liegt der Katalysatoranteil bei weni-
ger als 5%. Trotz der groBen Katalysatormenge ist ihr Wert gering. Man spricht hier von
Niedrig-Preis-Katalysatoren (low-price-catalysts).

Vier Alkylierungsprozesse sind bekannt, zwei von ihnen verwenden H>SO, und die anderen
zwei HF als Katalysator. In den ersten beiden Prozessen wird eine Dispersion der Reaktanden
und der Schwefelsdure gebildet. Die Verweilzeit ist kurz und liegt unter 30 Minuten. Danach
wird die Dispersion ausgetragen, die Sdure abgetrennt und wieder aufbereitet [45] (siche auch
Kap. 7.2.2). Die verbrauchte Séure ist durch Kohlenwasserstoffe, Schwermetalle sowie
Schwefel- und Stickstoffverbindungen verunreinigt. Jedoch besteht hier kein prinzipieller
Unterschied zu anderen verunreinigten Sauren in der chemischen Industrie. Daher sind die
Aufbereitungsverfahren dhnlich. Die Mineralséureregenerierung wird immer wichtiger. Daher
gehoren die Regenerierungsstufen immer mehr zu einem integrierten Bestandteil der
Raffinerien, um Transportrisiken zu vermeiden.

Der Einsatz von HF in den USA liegt bei einem Produktionsanteil von 40% [43]. Weltweit
liegt der Anteil dieser Prozesse in neuen Anlagen bei ca. 30% [45]. In Deutschland ist das
Verhiltnis ca. 2 zu 1 fir HF. Die Alkylierungskapazitit betrégt dabei 1 010 000 t pro Jahr.
Der spezifische Verbrauch des HF ist mit 0,53 kg/t wesentlich kleiner als der Verbrauch der
H,SO4 mit 50-70 kg/t. Damit stellt der Gesamtverbrauch des HF in der Alkylierung nur einen
Bruchteil des Verbrauchs der H,SOs.

Die Verwendung von HF als Katalysator wird wegen 6kologischen und Sicherheitsbedenken
kritisch betrachtet. HF ist stark toxisch, und es besteht die Gefahr des Austretens des HF
durch einen méglichen Unfall. In den neueren Anlagen arbeitet man allerdings mit gerin-
gerem Katalysatorvolumen. Auflerdem wurden verschiedene sicherheitstechnische Mal3-
nahmen eingefiihrt, um das Risiko zu minimieren.

Die Standzeit des HF ist ebenfalls sehr kurz, jedoch lédnger als die der Schwefelsdure. Der
verbrauchte HF wird analog zum Abfall-HF in anderen Prozessen der chemischen Industrie
wieder aufbereitet. Damit liegt auch hier kein katalysatorspezifisches Problem vor.

Man versucht seit langerer Zeit, die HF durch andere Mineralsdurekatalysatoren zu ersetzen
[82], andere Konversionsprozesse zu verwenden oder auf einen gesteigerten Einsatz von
sauerstoffhaltigen Kohlenwasserstoffen auszuweichen [43]. Neue Katalysatoren fiir diesen
Prozess sind BF; auf Tragermaterial, modifizierte SbF3, Mineralsduren auf Trégermaterial,
Zeolithe (ZSM5-Typ) mit Phosphor usw. [124], [167]. Trotz dieser Entwicklungen ist der
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Einsatz der Mineralséuren bei der Alkylierung noch dominierend. Langfristig ist eine Sub-
stitution durch andere Katalysatoren zu erwarten.

Die wichtigsten Daten zu den Alkylierungsprozessen werden in Tabelle 54 zusammengefasst.

Tabelle 54: Grunddaten zu den Alkylierungsprozessen

Grofie/Parameter Wert
1. Hauptkatalysatoren H,SO4 und HF
2. Anteil HF-Anlagen bei Neuanlagen Ca. 30% weltweit
3. Durchschnittlicher spezifischer Ver- 50-70 kg/t Einsatzstoff USA 1986-1990 [69],
brauch an H,SO4 [86], [87]
4. Durchschnittlicher spezifischer Ver- 0,53 kg/t Einsatzstoff USA 1986-1990 [86],
brauch HF [87]

5. Durchsatz der H,SO4 Alkylierungspro- 290 kt/a [128] t/a
zesse in Deutschland

6. Durchsatz der HF-Alkylierungsprozesse | 720 kt/a [56]
in Deutschland

7. Standzeit (Verweilzeit) bei H,SO4 Unter 30 Minuten [45]

8. Geschatzter H,SO4-Katalysatorverbrauch | Ca. 14 500 t/a
in Deutschland

9. Geschatzter HF-Katalysatorverbrauch in | Ca. 380 t/a

Deutschland
10. Regenerierung des Katalysators Ja, gereinigt
11. Wiederaufbereitung des Katalysators Ja, wie andere Restsduren in der chemischen

Industrie

5.3.2.6 Katalysatoren der Isomerisierungsprozesse

Als Katalysator fiir die Isomerisierungsprozesse werden in der Regel Edelmetalle, z.B. Pt auf
Al,O3, eingesetzt. Der Katalysatorverbrauch fiir deutsche Verhiltnisse wird auf 0,04 kg/t ge-
schitzt. Bei einem Durchsatz von 1 810 kt pro Jahr erhdlt man einen Gesamtverbrauch von
72,4 t/a.

Der Katalysator wird regelmifig gereinigt und wieder aufbereitet. Die wichtigsten Daten fiir
die Isomerisierung werden in Tabelle 55 zusammengefasst.

Tabelle 55: Grunddaten zu den Isomerisierungsprozessen

Grofle/Parameter Wert
1. Art der Katalysatoren Pt/Al,03 (Metallgehalt = 0,3%)
2. Dichte Durchschnittlich 0,65 g/cm’ [20]
3. Durchschnittlicher spezifischer 0,04 kg/t (geschatzter Durchschnitt)
Verbrauch
4. Durchsatz der Isomerisierung in 1 810 kt/a
Deutschland
5. Geschétzter Katalysatorverbrauch in 72,4 t/a
Deutschland
6. Regenerierung des Katalysators Ja, gereinigt
7. Wiederaufbereitung des Katalysators Ja
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5.3.2.7 Katalysatoren anderer Erdélverarbeitungsprozesse

Der Vollstandigkeit halber werden in diesem Kapitel auch die Katalysatoren der anderen
Raffinerieprozesse beschrieben. Bei den Oligomerierungsprozessen wird meistens Phosphor-
sdure auf Kieselgur verwendet. Der Katalysator wird durch die Reaktion von heifler Phos-
phorsédure mit dem Kieselgur hergestellt. Das Produkt ist dann ein Gemisch aus Silikophos-
phaten, die chemisch instabil sind. Daher ist die Standzeit kurz und liegt zwischen 35 und 40
Tagen, manchmal sogar unter 20 Tagen [44]. Die verbrauchten Katalysatoren bilden eine
feste Masse im Reaktor, deren Entfernung arbeitsintensiv ist. Wegen der guten Aktivitat der
Phosphorsaure ist dieser Katalysator noch immer in Gebrauch.

Als Katalysatoren fiir die Polymerisation verwendet man Schwefelsdure oder feste Phosphor-
sdure (weiteres zu den Raffineriekatalysatoren siehe z.B. [114], [115]).

Die Katalysatoren fiir die einzelnen Raffinerieprozesse werden zusammenfassend in Tabelle

56 dargestellt. Dabei werden das Produkt, der Prozess, der Katalysator und sein Verbrauch
angegeben. In dieser Aufstellung sind die Alkylierungsprozesse nicht enthalten.

Tabelle 56: Katalysatorverbrauch der Raffinerieprozesse in Deutschland

Prozess Durchsatz Katalysator Spezifischer | Gesamt-
-menge Verbrauch/ | verbrauch
[Mio. t] Dichte
[somerisierung 1,81 Pt/Al,04 0,04 kg/t 72 t/a
Hydrocracking 6,8 Nichtedelmetalle auf 0,03 I/t 204 m’/a
ALO; 0,8 g/lem’ |=163ta
Katalytisches Reforming | 17 Pt auf Trager 0,017 1/t 295 m’
0,7 glem®>  |=206,5t/a
Katalytisches Kracken |18,2 Zeolithe 0,85 kg/t 9100 t/a
Hydrotreating 73,2 Co-Mo- Katalysator 0,03 kg/t 2 196 t/a
Summe 11737,5t/a

5.3.3 Katalysatoren der chemischen Industrie
Analog zu Kap 4.2 werden die Prozesse der chemischen Industrie eingeteilt.

In Tabelle 57 werden die Verbrauchszahlen fiir die chemische Industrie in den USA im Jahr
1987 als erste Orientierung zusammengestellt.

Tabelle 57: Katalysatorverbrauch der chemischen Industrie in den USA 1987

Prozesse Mengenverbrauch von Wert des Verbrauchs von
Katalysatoren Katalysatoren
[t] [Mio. US §]
Organische Synthesen 39 000 84
Oxidationsprozesse 6 000 95
Dampfreformierung 7,7 53
Hydrierung 4,5 34
Dehydrierung 2,3 10
Summe 45 014,5 276
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In den nachfolgenden Unterkapiteln werden die Katalysatoren der chemischen Industrie nach
Einsatzgebieten untersucht.

5.3.3.1 Katalysatoren fiir die anorganisch-chemischen Prozesse

Die wichtigsten anorganisch-chemischen Prozesse wurden in Kap. 4.2.1 dargestellt. Die
dazugehorigen Katalysatoren werden im folgenden angegeben.

Die Katalysatoren der Schwefelsaure (V,0s auf Tragermaterial) sind iiber viele Jahre gleich ge-
blieben. Sie wurden optimiert, um die Aktivitat und die Standzeit zu verbessern.

Auch erfuhren die Katalysatoren fiir die Herstellung von Salpetersdure nur geringe Veréin-
derungen in den letzten Jahrzehnten. Am Anfang verwendete man reines Pt, heute werden bis
20% Rh und Pd zugesetzt.

Bei der Ammoniak-Synthese, die sich seit 80 Jahren im Prinzip nicht verdndert hat und iiber-
wiegend noch immer den gleichen Katalysator (Fe;Os3) verwendet, konzentrieren sich die Be-
mithungen, nachdem die Wéarmeintegration weitgehend gelungen ist, auf die Verbesserung
der Katalysatoreigenschaften (siehe [2], [113]). Der Bedarf an diesen Katalysatoren steigt
kaum, da die Aktivitit stindig verbessert wird. Ein neuer Trend ist die Verwendung von Edel-
metallkatalysatoren durch einige Katalysatoranbieter, die eine bessere Aktivitét bei nied-
rigerem Druck aufweisen [147].

Die Dampfreformierung zur Herstellung von Synthesegas (CO+H,-Gemisch), das als Zwi-
schenprodukt fiir die Ammoniak-, die Methanol-Synthese und andere Synthesen eingesetzt
wird, ist ein wichtiger Prozess, bei dem in den verschiedenen Prozessstufen unterschiedliche
Katalysatoren verwendet werden. Vorherrschend ist heute weltweit der Einsatz von Methan
als Rohstoff. Jedoch werden im Raffineriewesen auch groere Mengen Destillationsriickstand
sowie Riickstand aus den Umwandlungsprozessen als Einsatzstoff fiir die partielle Oxidation
eingesetzt.

Nach der Dampfreformierung wird Methan mit Wasserdampf zu Synthesegas umgesetzt. Ins-
gesamt konnen bis zu 7 katalytischen Prozessstufen in dem Verfahren unterschieden werden:
Entschwefelung, Dampfreformierung im Priméarreformer, Dampfreformierung im Sekundér-
reformer, CO-Niedertemperaturkonvertierung, CO-Hochtemperaturkonvertierung und Metha-
nisierung der Kohlenoxide. Die Entschwefelung findet an Co-Mo/ZnO-Katalysatoren statt. Im
Primir- und Sekundérreformer werden Ni-Katalysatoren verwendet. In der CO-Niedertempe-
raturkonvertierung werden Cu-Zn-Katalysatoren und in der CO-Hochtemperaturkonvertie-
rung Fe-Cr-Katalysatoren eingesetzt. Die Methanisierung erfolgt an Ni-Katalysatoren. Der
Kapitelbedarf fiir die Katalysatoren liegt bei 1 bis 2% der Gesamtinvestitionssumme fiir die
Anlage [95].

Bei der partiellen Oxidation sind die Hauptprozessstufen nicht katalytisch, jedoch muss das
Reaktionsgas die gleichen Reinigungsstufen durchlaufen wie das Synthesegas aus Erdgas,
namlich Entschwefelung, CO-Niedertemperaturkonvertierung, CO-Hochtemperaturkonver-
tierung und Methanisierung der Kohlenoxide. In Tabelle 58 werden einige wichtige anor-
ganische Prozesse mit ihren Katalysatoren angegeben.
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Tabelle 58: Katalysatoren einiger anorganischer Prozesse

Prozess Katalysator
Ammoniak Fe;04
Entschwefelung Co-Mo/Al,O3 oder

Zn0O/Al,04

Rekuperationsschwefel (Claus-Prozess) AlLO3
Salpetersaure (Ostwald-Verfahren) Pt+Rh- oder Pt+Rh+Pd-Netze
Schwefelsaure (Kontaktverfahren) V,05 auf Tragermaterial
Synthesegas (Partielle Oxidation), CO- Co-Mo-Sulfid
Konvertierung
Synthesegas (Primarreformer) Ni/ Al,O3
Synthesegas (Sekundarreformer) Ni/ Al,O3
Synthesegas, CO-HT-Konvertierung Fe;03-Cry,0,/MgO
Synthesegas, CO-NT-Konvertierung Cu0O-ZnO/AlL,03
Synthesegas, Methanisierung Ni/Al,O3
Wasserstoffperoxid (Antrachinon-Verfahren) | Pd

Angaben zum Katalysatorverbrauch ausgewahlter anorganischer Prozesse werden in Tabelle
59 gemacht.

Tabelle 59: Katalysatorverbrauch ausgewihlter anorganischer Prozesse in Deutschland

Prozess Durchsatzmenge Katalysator Spezifischer Verbrauch Gesamt-
[kt] verbrauch
[t/a]
Ammoniak 2406 (D,99) [122] | Fe;04 1 kg Kat. / 20 t NH3 120,3
Entschwefelung von | 20. 10° m’[33] Co-Mo/ALO; 0,009 Ut Durchsatz [80] | 128
Erdgas =143 10%t ZnO/AL05
Rekuperationsschwe- | Aus Erdol:1 439 ALO; RZA =0,247 t/(h.t) 2428
fel (Claus-Prozess) (D,99); Aus Erdgas Standzeit=5 J.
1110 (D,97)
Salpetersdure 100% HNO; 2000 | Pt-Rh- oder Pt-Rh- | RZA = 0,8 t/(h.kg) 0,588
(D,92) Pd-Netze [139,S.45], Standzeit =
0,517.
Schwefelsiure 2630 (D,99) [122], | V,05 auf 1 kg/14 t H,SO, 187,8
Tragermaterial
Synthesegas 1841 (D,99)’ Ni/ Al,O; 0,01 I/t Durchsatz [80] 18,4
(Primérreformer)
Synthesegas 1841 (D,99) Ni/ ALLOs 0,008 1/t Durchsatz [80] 13
(Sekundérreformer)
Synthesegas, CO-HT- | 1841 (D,99) Fe,05-Cr,0,/MgO | 0,019 I/t Durchsatz [80] | 36,5
Konvertierung
Synthesegas, CO-NT- | 1841 (D,99) CuO-Zn0O/AL,04 0,038 1/t Durchsatz [80] | 73,0
Konvertierung
Synthesegas, 1841 (D,99) Ni/ALLOs 0,0038 1/t Durchsatz [80] |6,3
Methanisierung
Summe 826,6

Der Katalysatorverbrauch fiir Synthesegas und Ammoniak liegt in Deutschland bei ca. 300 t
pro Jahr (zum Vergleich siehe [17]).

’ Die Herstellung von Wasserstoff in Deutschland belief sich 1998 auf 2920 Mio. m® [103].
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5.3.3.2 Katalysatoren fiir die organisch-chemischen Prozesse

Eine Reihe von organischen Grund- und Industriechemikalien werden mit Hilfe der homo-
genen Katalyse hergestellt. Wie in Kap. 3.1.1 erlautert wurde, sind die Aktivitat und die
Selektivitit der homogenen Ubergangsmetallkatalysatoren sehr groB, so das nur kleine Men-
gen der Aktivkomponenten benétigt werden. Die Mengen der reinen Metalle sind noch
kleiner und im Vergleich zum Katalysatorverbrauch bei den heterogen-katalytischen Pro-
zessen sehr klein. Insbesondere gilt dies fiir die Platin-Metalle. Die Mengen der Losungen
spielen fiir diese Untersuchung keine Rolle. Als Beispiel sei hier erwdhnt, dass bei der Oxo-
Synthese mit Hilfe von Rhodium-Katalysatoren die Rhodium-Konzentration im Reaktions-
gemisch im Bereich von einigen 100 ppm liegt [25,S.392]. Dabei behélt der Rhodium-Kata-
lysator seine Aktivitdt iber ldngere Zeit, wenn die Einsatzstoffe sorgfiltig gereinigt werden.
Eine Mindeststandzeit von 1 bis 2 Jahren ist iiblich. Aus diesen Griinden soll auf eine weitere
Untersuchung der homogen-katalytischen Prozesse verzichtet werden. Der Vollstindigkeit
halber werden sie mit ihren Katalysatoren in Tabelle 60 aufgelistet.

Tabelle 60: Homogen-katalytische Prozesse der organischen Grund- und Industriechemikalien

Prozess Katalysator
Acetaldehyd Cu(ID)-Cl,- + Pd(IDCl,-Losung
Adipinséure Cu-Salze, V-Salze oder Co-CO-N-Liganden
Adiponitril Ni-Komplexe
Butyraldehyd HM(CO), (PPh3); (M = Co, Rh, Ru)
Cyclohexanon/ol Co-Acetat oder Mn-Acetat
Dimethylterephthalat Co- + Mn- Salze
Essigsdure aus Methanol RhI,(CO),
Essigsdureanhydrid (Acetanhydrid) Triethylphosphat oder Cu-, + Co-Acetat
Ethylacetat Aluminiumethylat
Phenol Cu-, Mn- oder Co-Salz
Terephthalsdure Co-Mn-Acetat

Auch die Mineralsdure- und die Basenkatalysatoren sollen nicht weiter untersucht werden.

Wihrend die Mineralsdurekatalysatoren analog zur Erd6lverarbeitung regeneriert werden,
werden die Basen abgetrennt und entsorgt. Sie werden in Tabelle 61 aufgelistet.

Tabelle 61: Prozesse der organischen Grund- und Industriechemikalien mit Mineralsidure- und

Basenkatalysatoren

Prozess Katalysator
Ameisensdure NaOH oder Ca(OH),
Bisphenol-A HCI
Butanol, 2- (sec-Butanol) H,S04
Butanol, Tert.- (TBA) H,SO4
Ethanol H,SO,
Ethylenglykol H,S0,
Propanol, i- H;P0,/SiO,
Propylenoxid Ca(OH),
Terephthalsdure Co- + Mn-Acetat
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Zur Untersuchung der heterogen-katalytischen Prozesse wird die Einteilung der organischen
Prozessen aus 4.2.2 hier iibernommen. Die ausgewahlten Produkte der Petrochemie werden
mit ihren Katalysatoren in Tabelle 62 angegeben.

Tabelle 62: Katalysatoren einiger petrochemischer Prozesse

Prozess Katalysator
Cumol H3PO4/SIOz
Cyclohexan Ni oder Pd
Ethylbenzol Zeolith (H-ZSM-5), H;P04/Si0, oder AlCl;
Sterl FC304 / CI'203

Der Verbrauch der Metallkatalysatoren in Deutschland wird exemplarisch ermittelt und in

Tabelle 63 dargestellt.

Tabelle 63: Katalysatorverbrauch ausgewihlter petrochemischer Prozesse in Deutschland

Prozess Durchsatz- Katalysator Spezifischer Verbrauch Gesamt
menge [kt] Verbrauch
[t/a]
Cyclohexan 270 (D,93) [102] [Ni Ni: 0,0108 kg/t Ni: 2,9
Pd
Styrol 1097 (D,99) Fe;04-Cr,0; RZA = 0,25 t/(h.m’) 226,6
[122] [139,S.46], Standzeit = 2-
3 Jahre
Dichte 1,1 g/cm’
Sumime 229.5

Zum Vergleich der Katalysatormengen fiir die Styrol-Herstellung siehe [17], [75].

Dominierend unter den chlororganischen Verbindungen ist das 1,2-Dichlorethan, das hier als
Beispiel in Tabelle 64 mit dem Katalysatorverbrauch in Deutschland dargestellt wird.

Tabelle 64: Katalysatorverbrauch des 1,2-Dichlorethan aus den chlororganischen Prozessen in

Deutschland
Prozess Durchsatz- Katalysator Spezifischer Verbrauch | Gesamtver-
menge [kt] brauch
1,2-Dichlorethan |2 806 (D,99) CuCly/ALOs 100 mg/kg Reaktions- 280t
[122] gemisch

Eine weitere Gruppe bilden die organischen Stickstoffverbindungen. In Tabelle 65 werden die
wichtigsten Produkte mit ihren Katalysatoren angegeben.

Tabelle 65: Katalysatorverbrauch einiger stickstofforganischer Prozesse

Prozess Katalysator
Acrylnitril Uranylantimonat o. Bismut-Phosphatmolybdat
Caprolactam Pd oder Pt
Cyanwasserstoff Pt-Rh o. Pt
Hexamethylendiamin Ni-Cr/, Ni-Fe/, 0. Co-Cu/Al,O3
Ni (Raney-Ni)

TDI (Toluylendiisocyanat)

Ni (Raney-Ni) oder Pd
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Der Katalysatorverbrauch fiir die stickstofforganischen Prozesse in Deutschland wird an Hand

von Acrylnitril in Tabelle 66 veranschaulicht.

Tabelle 66: Katalysatorverbrauch von Acrylnitril in Deutschland

Prozess Durchsatz- Katalysator Spezifischer Verbrauch Gesamt-
menge [kt] verbrauch
Acrylnitril 355 (D,99) [122], | Uranylantimonat |RZA = 0,02 t/(h.m’) 418 t/a
o. Bismut-Phos- |[139,S.46]
phatmolybdat 5 Jahre [174],
Dichte 1,0 g/cm’

Die ausgewihlten organischen Sauerstoffverbindungen werden in Tabelle 67 mit ihren Kata-

lysatoren dargestellt.

Tabelle 67: Katalysatoren einiger sauerstofforganischen Prozesse

Prozess

Katalysator

Acrylsiure Mo-Oxid/Tréager

Butandiol, 1,4- Cu-Acetylid/ Trager
Butanol, n- (1-Butanol) aus Aldehyd Ni

Butanol, Tert.- (TBA) Saurer Ionenaustauscher
D-Sorbitol Ni (Raney-Ni)

Ethylenoxid Ag/Al)O4

Ethylhexanol, 2- NiO/Trager oder CuO/Trager
Formaldehyd Ag-Kristalle

Gesittigte Fette Ni-Cu/Kieselgur

Methanol Zn- + Cr- Oxide oder Cu-Zn/Al,O;
Methylethylketon Zn0 oder CuO/ ZnO

MTBE (Methyl-tert.-Butylether) sulfonierte Copolymere
Phthalsgdureanhydrid V,05/Ti0O, 0. A1,O3
Propanol, i- fester Ionenaustauscher
Propylenoxid Mo-Verbindungen

TAME (ter.-Amylmethylether) saurer Ionenaustauscher
Vinylacetat Pd/Si0,

Der Katalysatorverbrauch einiger Prozesse der sauerstoffhaltigen Verbindungen in

Deutschland wird in Tabelle 68 angegeben.

Tabelle 68: Katalysatorverbrauch ausgewihlter sauerstofforganischer Prozesse in Deutschland

Durchsatz-
menge [kt]

Prozess

Katalysator

Gesamtver-
brauch
[t/a]

Spezifischer Verbrauch
(kg /t]

Butanol, n- aus Ni

Butyraldehyd

445 (D,99) [122]

RZA =0,1 t/(h.m’) 192
[139,S.48],
Standzeit =3 J.

Dichte 1,1 g/cm®

Ethylenoxid 780 (D,99) [122] | Ag/ALO;

RZA =0,13-0,26 t/(h.m’)
[139,S.46], Standzeit = 1-5
J. [35,S.75]

Dichte 1,1 g/cm’

171,6
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Tabelle: Fortsetzung

Formaldehyd 979 (D,99) [122] | Ag-Kristalle RZA =200 t/(h.m’) 0,6
[139,S.45],Standzeit =
0,3-17J.[35,S.74]

Dichte = 1,1 g/em®
Gesittigte Fette | 1226 (D,99) Ni-Cu/Kieselgur | 0,3 kg Ni/t Ol [174] 367,3
[122] [173]
Methanol® 1533/2 (D,99) Zn- + Cr- Oxide |RZA =0,5-2 t/(h.m’) 28,9
[122] [140,S.80] [139,S.45]
Standzeit = 2-3 J. [75]
Dichte: 1,2 g/cm’
Methanol 1533/2 (D,99) Cu-Zn/Al0; RZA=1,25-1,5t/(h.m’) 14,4
[122] [140,S.80] [131,S.339] '
Standzeit = 2-8 J.
[35,S.74]
Dichte 1,1 g/cm’

Phthalsiure- 205 kt (D,99) V,05/TiO; o. RZA =0,03-0,04 t/(h.m”) [378,4

anhydrid [122] Al 04 [139,S.46], Standzeit =
21J.

Dichte 1,1 g/cm’

Vinylacetat 306 (D,99) [122] | Pd/SiO2 RZA= 400-800 kg/(h.m’) |10,5
[154,S.2298], Standzeit =
41].

Dichte 0,7 g/cm3

5.3.4 Polymerisationskatalysatoren

Die bekanntesten Polymerisationskatalysatoren sind die Ziegler-Natta-Katalysatoren. Seit
ihrer Einfilhrung in den 50er Jahren wurden sie weiterentwickelt. Sie liegen heute in verschie-
denen Variationen vor, die fiir verschiedene Zwecke eingesetzt werden. Auch werden andere
Katalysatorsysteme verwendet, die zusammen mit den Ziegler-Natta-Katalysatoren zur Grup-
pe der Metallkomplexkatalysatoren gehoren und als heterogene Katalysatoren gelten. Die
Ziegler-Natta-Katalysatoren werden hauptséchlich bei der Herstellung von Polyolefinen ein-
gesetzt. Die wichtigsten mit Hilfe dieser Katalysatoren hergestellten Polymere sind HDPE,
PP, LLDPE, 1,4-Polybutadien und 1,4-Polyisopren sowie verschiedene Copolymere.

Die Ziegler-Natta-Katalysatoren konnen als eine Kombination aus einer Ubergangsmetall-
komponente eines Elementes der Gruppe IV bis VII und einer organometallischen Verbin-
dung eines Metalls der Gruppe I bis II des Periodensystems hergestellt werden. Die Uber-
gangsmetallkomponente gilt als der Katalysator und die organometallische Komponente als
der Cokatalysator. Der Katalysator besteht aus einem Halogenid oder Oxyhalogenid des
Titans, des Vanadiums, des Chroms, des Molybdéns oder des Zirkoniums. In der Polymer-
industrie haben sich vor allem Kombinationen aus Titantetrachlorid (TiCls) und Titantri-
chlorid (TiCls) mit Triethylaluminium (R3Al, wobei R eine Ethylgruppe ist) durchgesetzt. Als
Tragersubstanz wird dabei meistens Magnesiumdichlorid (MgCl,) verwendet.

8 Der Einfacheit halber wird angenommen, dass jeder Prozess zur Herstellung von Methanol zu 50% in
Deutschland vertreten ist.
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Weitere Katalysatoren, die fiir die Herstellung von Polyethylen eingesetzt werden, sind die
Phillips-Katalysatoren. Sie kommen in der Anwendung nach den Ziegler-Natta-Katalysatoren
an zweiter Stelle und basieren auf Co(IV)-Oxid.

Bei fritheren Katalysatorsystemen war die Aktivitét relativ gering. Gro3ere Mengen an Kata-
lysatoren wurden eingesetzt und mussten anschlieBend durch komplizierte und teurere Ver-
fahren vom Produkt abgetrennt werden. Die heutigen Katalysatoren weisen eine viel groflere
Aktivitat auf und werden generell im Produkt belassen. Der spezifische Verbrauch der
Ziegler-Natta-Katalysatoren liegt heute durchschnittlich bei ca. 0,750 kg Katalysator pro
Tonne Polymer, wobei die aktive Komponente und das Tridgermaterial in dieser Angabe
enthalten sind (siehe auch [129,S.238]). Bei einzelnen Polypropylen-Katalysatoren liegt der
spezifische Verbrauch nur noch bei einem Viertel davon [23]. Bezogen auf das Metall ist der
Anteil noch geringer und kann ein kg pro 600 t Polymer betragen [66].

Bei vielen Polymerreaktionen werden fiir die Initialisierung der Reaktion Initiatoren benétigt,
die keine Katalysatoren im strengen Sinne sind. Fiir LDPE verwendet man einen auf orga-
nischen Peroxiden basierenden Freiradikal-Initiator. Ahnliches gilt fiir weitere Massenkunst-
stoffe wie PVC und Polystyrol, die auch organische Peroxide als Initiatoren verwenden. Der
Verbrauch liegt im Durchschnitt bei einem kg zu einer Tonne Produkt. Unabhéngig davon
konnen auch Katalysatoren eingesetzt werden.

Fiir die Herstellung von Polyolefinen werden seit einigen Jahren neben den konventionellen
Ziegler-Natta-Katalysatoren auch Metallocenen eingesetzt. Diese sind homogene oder hetero-
gene Katalysatoren, die aus zwei Kohlenwasserstoff-Ringsystemen bestehen, zwischen denen
ein Ubergangsmetallatom wie Eisen oder Zirkonium schwach gebunden ist. Sie werden von
manchen Autoren als eine Weiterentwicklung der Ziegler-Natta-Katalysatoren betrachtet. Die
fiir die Polymerisation benétigten Katalysatormengen sind dann &uferst gering. Dies gilt vor
allem fiir solche mit Zirkonium. Ein Gramm Zirkonium vermag hundert Tonnen Ethen zu
polymerisieren. Der Katalysator wird auch hier vom Produkt nicht abgetrennt (siehe hierzu
z.B. [11]). Im Jahr 2000 wird der Anteil der mit Hilfe von Metallocenen hergestellten Poly-
mere auf 12% geschitzt. Die Metallocenen konnen auch in Kombination mit den herkémm-
lichen Aluminium-Verbindungen als Cokatalysatoren, beispielsweise fiir die Polymerisation
von Ethen, verwendet werden.

Das Haupthindernis im Wege einer raschen Verdrangung der konventionellen Polymerisa-
tionskatalysatoren durch die Metallocenen stellen hauptsichlich der Preis der Metallocenen,
ihre schwierige Herstellung und ihre Anpassung fiir die Gasphasereaktionen dar. Daher sind
die Ziegler-Natta-Katalysatoren noch immer dominierend. Es wird aber erwartet, dass sich die
Produktionsmenge der mit Hilfe von Metallocenen hergestellten Polyolefine jedes Jahr ver-
doppelt [15].

Der Anschaffungspreis fiir die Polymerisationskatalysatoren ist viel hoher als der Durch-
schnittspreis. Dafiir ist aber der spezifische Verbrauch kleiner als in anderen Chemiesparten.
Dieser wird noch weiter sinken, da die Aktivitat schnell gesteigert werden kann. Besonders
die Metallocenen-Katalysatoren tragen zu diesem Trend bei.

In Tabelle 69 werden einige der wichtigstén Polymerisationsprozesse mit ihrem Katalysator-
verbrauch dargestellt.
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Tabelle 69: Katalysatorverbrauch einiger Polymerisationsprozesse in Deutschland

Prozess Durchsatz- Katalysator Spezifischer Verbrauch | Gesamtver-
menge [kt] brauch
[t/a]
Polypropylen 1 249 (D,99) Ziegler-Natta- Durchschnittlich 0,750 936,75
[122] Katalysatoren kg/t
HDPE 961 (D,99) [122] | Ziegler-Natta- Durchschnittlich 0,750 720,75
Katalysatoren kg/t

Berticksichtigt man auch andere Polyolefine kommt man auf einen Katalysatorverbrauch von
ca. 2000 t/a.

5.3.5 Umweltkatalysatoren

Zahlreiche Katalysatoren werden bei der Entstickung von Abgasen eingesetzt. Diese konnen
nach verschiedenen Kriterien gegliedert werden. Nach der Aktivkomponente unterscheidet
man:

1. Edelmetallkatalysatoren (z.B. Pt und Pd),

2. Nichtedelmetalloxidkatalysatoren (z.B. Oxide der V, W, Co, Mo, Al, Ti, Cu, Mn, Fe usw.)
3. Zeolithe und nichtleitende Oxide (z.B. Al,O3) und

4. Aktivkohle.

In Tabelle 70 werden einige der verwendeten Katalysatoren mit ihrer Zusammensetzung an-
gegeben (siehe auch [72], [74], [118], [121]).

Tabelle 70: Die wichtigsten Entstickungskatalysatoren mit ihrer Zusammensetzung

Katalysatorgruppe Katalysator Zusammensetzung
[Gew.-%]

Edelmetallkatalysatoren Pt/y-Al,O3 0,05 -0,5 Pt
Nichtedelmetalloxid- CuO-MnO,/Al,03 2,7% Cu, 4,4% Mn
katalysatoren V,05/Ti0, 1-5%

WO3/TiO; 5-10%

V,05-WO3/TiO, 5-10%

MOO3/Ti02 5-10%
Zeolithe und Oxide von Zeolith mit Pt oder Cu Dotierung mit Cu oder Pt (im
nichtleitenden Metallen ppm-Bereich)
Aktivkohle Aktivkohle 100%

Die in Tabelle 70 genannten Katalysatoren werden in Festbettreaktoren eingesetzt. In den
ersten Jahren der Verwendung von Entstickungskatalysatoren wurde mit allen Katalysatoren
experimentiert. Inzwischen haben sich die Nichtedelmetallkatalysatoren durchgesetzt und
verdrangten vor allem in GroBkraftwerken alle anderen Katalysatoren. Die Aktivkomponen-
ten sind tiberwiegend Oxide der Metalle Vanadium, Wolfram und Molybdén, wobei das
Vanadiumpentoxid auf Titanoxid dominiert. Es zeichnet sich durch hohe Aktivitdt und ge-
ringe Empfindlichkeit gegeniiber Staub und Verunreinigungen in den Abgasen aus. Auch
Oxide anderer Metalle sind in kleinerem Ausmal} gebrauchlich. Bei hoheren Temperaturen
wird der Anteil des Vanadiumoxids erhoht und der Anteil des Wolframoxids verringert. Dies
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gilt vor allem fiir grofBere Kraftwerke ab 300 MW(th). In anderen stationiren Quellen von
NOx finden auch die anderen Katalysatoren Anwendung.

Die Edelmetallkatalysatoren haben eine hohere Aktivitét. Jedoch sind sie empfindlich gegen-
tiber Schwermetallen, Schwefel, Halogenverbindungen, Phosphor und Arsen sowie Staub.
Daher konnten sie sich im Kraftwerkssektor nicht durchsetzen. Sie finden hauptséchlich An-
wendung bei der Entstickung von Abgasen aus Salpetersdure-Anlagen.

Die Zeolithe, vor allem die H-ZSM-5-Zeolithe, werden relativ wenig eingesetzt. Sie werden
mit Kupfer oder Platin dotiert. Die Betriebstemperaturen liegen zwischen 300 und 480 °C, die
Raum-Zeit-Ausbeute bei 2 000 bis 4 000 m*/(h m?) [120]. Es wird auch von Raum-Zeit-Aus-
beuten von 100 000 m*/(h m®) berichtet [165,S.137]. Dabei sind die hoheren Raum-Zeit-Aus-
beuten in der Entstickung von Abgasen aus Gasturbinen nutzbar.

Die Aktivkohle spielt heute als Katalysator eine untergeordnete Rolle. Sie eignet sich nur fiir
fast schwefelfreie Abgase, da ansonsten (NH4)SO4 gebildet wird, bevor das NOy mit dem
Ammoniak reagieren kann. Auch bei entschwefelten Abgasen aus Steinkohlefeuerungen kann
die Schwefelkonzentration noch zu hoch fiir die Verwendung von Aktivkohle sein.

Die Metalloxidkatalysatoren werden daher in grolen Mengen hergestellt und als standardi-
sierte Module angeboten. Das Katalysatorbett liegt dann in zwei oder vier Schichten vor, die
mit den Modulen ausgefiillt sind. Wegen der erwarteten Verluste an Aktivitat wird oft eine
Reserveschicht vorgesehen [156].

Die Entstickungskatalysatoren konnen auch nach dem Katalysatoraufbau in Trégerkatalysa-
toren und Vollkatalysatoren unterteilt werden. Beide Arten werden als Wabenkdrper, Platten
oder als Schiittgut hergestellt. Wahrend alle Edelmetallkatalysatoren Tragerkatalysatoren,
meistens auf Al,Os, sind, konnen die Metalloxidkatalysatoren sowohl Tréager- als auch Voll-
katalysatoren sein. Zeolithe, Aktivkohle und nichtleitende Oxide sind durchweg Vollkatalysa-
toren.

Die Entstickungskatalysatoren werden durch eine Anzahl von Ursachen deaktiviert. Dazu
gehoren:

e Vergiftung durch Katalysatorgifte wie z.B. Arsen und

e Porenverstopfung durch Staub und andere gasdiffusionshemmende Stoffe an der
Oberflachenschicht.

In staubreichen Abgasen werden die Katalysatoren schnell durch Staubbelége deaktiv. Der
Staub wird mit Hilfe von sogenannten Ruflbldsern beseitigt. Diese betriebliche Ma3nahme
verlangert die Standzeit der Katalysatoren, kann aber eine schleichende Deaktivierung durch
nicht vorbehandelte Abgase nicht verhindern. Grofle Aufmerksamkeit muss man der Deak-
tivierung von Katalysatoren bei der SCR-high-dust-Variante geben. Auch Spuren von Alka-
lien, Schwermetallen, Phosphor und Arsen kénnen die Deaktivierungsprozesse beschleu-
nigen.

Der Deaktivierung kann man durch eine Reihe von Regenerierungsverfahren entgegen-
wirken. Mit Regenerierungsmafinahmen hat man erst Mitte der 90er Jahre im Rahmen der
Kostenreduzierung angefangen. Zahlreiche Patente fiir die Regenerierung wurden angemel-
det. Dabei werden sowohl Wasch- als auch mechanische Verfahren mit Hilfe von Biirsten
eingesetzt. Nur vereinzelt wurde von erfolgreichen grotechnischen Umsetzungen berichtet
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(siehe z.B. [157]). Es wird jedoch erwartet, dass sich die Regenerierung, um zumindest einen
Teil der Aktivitét zuriickzuerlangen, durchsetzen wird.

Die Standzeit der Katalysatoren bei staubreichen Abgasen liegt heute ohne Regenerierung bei
7 bis 8 Jahren. Friiher ist man von kiirzeren Standzeiten ausgegangen. Durch die gewonnenen
Erfahrungen in Betrieb der Entstickungsanlagen und durch die Optimierung der Katalysatoren
konnte die Standzeit in den letzten 15 Jahren mehr als verdoppelt werden. Anfang der 90er
Jahre ist man von einem Durchschnitt von 2 bis 5 Jahren ausgegangen. 1995 gab man Stand-
zeiten von 4 bis 5 Jahren an [89] (zu weiteren Erfahrungen siehe auch [90]).

Bei staubarmen Abgasen ist die Standzeit viel hoher. Man schétzt heute, dass die Standzeit
dieser Katalysatoren so hoch wie die Lebensdauer der Entstickungsanlage oder des Kraft-
werks sein kann.

Damit ist die Standzeit weniger von der Katalysatorart abhéngig (siche hierzu auch [41]).
Vielmehr kann neben dem Einordnen der Entstickungsanlage der verwendete Brennstoff iiber
die Standzeit entscheiden. Die Standzeit ist meistens dann geringer, wenn verschiedene
Kohlearten verwendet werden und man nicht in der Lage ist, die Entstickungsanlage darauf
einzustellen. Auch die Ermittlung des wirtschaftlich optimalen Zeitpunkts des Austausches
der verbrauchten Katalysatoren ist ein wichtiger Faktor zur Optimierung der Standzeit und zur
Reduzierung der Kosten (siehe z.B. [49]). Es wird dabei aus Kostengriinden angestrebt, dass
der Austausch mit dem Revisionstermin des Kraftwerkes zusammenfillt.

Es wird erwartet, dass die Standzeit der Katalysatoren durch eine Anzahl von Maf3nahmen
noch erh6ht wird. Dazu gehoren bessere Kenntnisse tiber die Deaktivierungsmechanismen,
Einfilhrung von Entstaubungs- und Regenerierungsmafinahmen sowie die Verbesserung der
Aktivitat und Stabilitét der Katalysatoren. Die verschiedenen Regenerationstechniken erhdhen
die Katalysatoraktivitit auf 85 bis 95 % der urspriinglichen Aktivitdt. Durch die Regenerie-
rungstechniken ist zu erwarten, dass ein Austausch von Katalysatoren nur noch in seltenen
Fallen erforderlich wird, z.B. bei Beschiddigung des Katalysators. Durch die Regenerierung
von ausgetauschten, beschéadigten Katalysatoren konnte auch eine stoffliche Verwertung des
Materials bei der Katalysatorherstellung méglich sein. Es kann angenommen werden, dass
durch die genannten Mallnahmen die Menge der benétigten Entstickungskatalysatoren in
Zukunft wesentlich reduziert werden kann.

Wie bei den meisten Katalysatoren haben die verbrauchten Katalysatoren durch stoftliche
Eintrige eine andere Zusammensetzung als die jeweiligen neuen Katalysatoren. Neben den
Verunreinigungen in Form von Staub, Schwefel usw. konnte durch Metallverluste der Metall-
gehalt sinken, so dass man bei einer eventuellen Wiederaufbereitung gegebenenfalls von
einem geringeren Metallgehalt ausgehen muss (zum Verbleib der Entstickungskatalysatoren
siehe Kap. 6.2).

Zur Berechnung der installierten Katalysatormenge wird heute von der thermischen Leistung
der Kraftwerke mit SCR-Technik ausgegangen. Dabei wird wegen der Standzeit zwischen
Prozessen mit staubarmen und staubreichen Abgasen unterschieden. Wie in Kap. 4.4 dar-
gestellt ist, liegt das Verhaltnis zwischen beiden Prozessgruppen ganz grob bei ca. 50% zu
50%. Zu Grunde gelegt werden die dominierenden V-,W-, und Mo-Katalysatoren. Fiir die
Berechnung des Katalysatorvolumens kann man von einem Mittelwert fiir die Raum-Zeit-
Ausbeute ausgehen, der bei ca. 2 850 m>/h Abgasvolumenstrom pro m® Katalysator liegt. Das
Katalysatorvolumen bezogen auf die elektrische Leistung wird durch Division des Abgas-
volumenstroms durch die Raum-Zeit-Ausbeute ermittelt. Bei der Umrechnung der elektri-
schen Leistung auf thermische Leistung wird ein mittlerer Wirkungsgrad von 38% ange-
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nommen. Die Standzeit fiir staubreiche Anlagen wird mit 7 Jahren und fiir staubarme Anlagen
mit 20 Jahren angenommen (bei vollstandiger Akzeptanz der Regenerierung werden 15 bzw.
30 Jahre erwartet). In Tabelle 71 ist die Berechnung der Katalysatormenge fiir die Entstickung
von Industrieabgasen dargestellt.

Tabelle 71: Katalysatorverbrauch der wichtigsten Entstickungsprozesse in Deutschland

Parameter Spezifischer Wert
Wert/Berechnungs-
formel
Raum-Zeit-Ausbeute - 2 850 ((m’/h) Abgas /m’kataiysator)
[120,S.54]
Abgasstrom - 3270 m’/(h MW(el)) [120,S. 54]
Katalysatorvolumen bezogen auf Abgasstrom/ 1,5m’ Katalysato/ MW (th)
elektrische Leistung Raum-Zeit-Ausbeute
Katalysatorvolumen bezogen auf Angenommen: 38% | 0,57 m’ Katalysator /M W(th)
thermische Leistung Wirkungsgrad
Katalysatorvolumen in Kraftwerken mit | Bei 50 000 MW(th) |28 500 m’
staubreichen Abgasen
Katalysatorvolumen in Kraftwerken mit | Bei 50 000 MW(th) |28 500 m’
staubarmen Abgasen
Jahrlicher Verbrauch in Kraftwerken mit | Standzeit = 7 Jahre 4071 m’/a
staubreichen Abgasen Dichte 1,1 g/em®
Jahrlicher Verbrauch in Kraftwerken mit | Standzeit = 20 Jahre |1 425 m’/a
staubarmen Abgasen Dichte 1,1 g/em’
Jihrlicher Gesamtverbrauch an 5496 m’/a =6 045,6 t/a
Katalysatoren

Nimmt man an, dass ein m® Katalysator ca. 20 000 DM kostet, liegt der Umsatz fiir die Ent-
stickungskatalysatoren bei 87 Mio. DM jéhrlich und entspricht ca. 7% des Katalysatorum-
satzes in Deutschland.

Fiir die Entstickung von Abgasen aus Salpetersdure-Anlagen werden sowohl Edelmetall-
katalysatoren als auch Eisenoxid/Chromoxid und Vanadiumpentoxid auf Tragermaterial
verwendet. Die Reduktion von NOy von 10 000 auf 400 mg/m” erfolgt mit einer Raum-Zeit-
Ausbeute von 3 000 bis 10 000 m*/(h.m?) [165,S.167].

Die Entstickungskatalysatoren spielen inzwischen eine wichtige Rolle in der Katalysator-
wirtschaft. Man schatzt, dass etwa 10% der Investitionen einer Abgasentstickungsanlage fiir
die Katalysatoren aufgewendet werden [1,S.373]. Da die Entstickungsanlagen eine wesentlich
hohere Lebensdauer haben konnen, sind die Abschreibungen und die Kapitalverzinsung der
Katalysatoren um ein Vielfaches hoher.

Die verbrauchten Katalysatoren werden unterschiedlich verwertet. Die Edelmetalle werden
wie auch bei anderen Edelmetallkatalysatoren grundsitzlich zurtickgewonnen. Die vorherr-
schenden Nichtedelmetallkatalysatoren werden kaum zuriickgewonnen. Der Metallanteil ist
relativ gering, und der Katalysator ist durch verschiedene Verunreinigungen belastet (siche
[120,S.75)]). Jedoch wird von speziellen Verfahren zur Riickgewinnung der Metalle berichtet
[156]. Oft finden Anwendungen zur Herabsetzung der Schmelztemperatur der Schlacke bei
Schlackeflussofen statt, da die Schmelztemperatur des Katalysators niedriger als die der Flug-
asche ist [156] (siehe auch Kap. 6.3.2).
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Neben der Entstickung werden katalytische Prozesse zur Entfernung von fliichtigen Kohlen-
wasserstoffen eingesetzt. Diese werden mit Luft vermischt und unterhalb der Ziindtemperatur
tiber einen Platin- oder Kupferchromat-Katalysator gefiihrt, wobei Kohlendioxid und Wasser
gebildet werden. Dieses Verfahren ist am meisten im Raffineriewesen und in der chemischen
Industrie zur Reduzierung der Kohlenwasserstoff-Emissionen verbreitet. In der Fachliteratur
wird tiber Standzeiten von 2 bis 3 Jahren fiir Pt/Al,O3 berichtet [88].
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6 Verbleib der Katalysatoren

Zunéchst werden in diesem Kapitel die prinzipiellen Moglichkeiten des Verbleibs von Kataly-
satoren dargestellt. AnschlieBend wird der Verbleib der Katalysatoren in Abhédngigkeit von
ihrer Zusammensetzung untersucht.

Prinzipiell konnen die Katalysatoren auf zwei Wege den Prozess verlassen:

e Erstens: Sowohl der verbrauchte als auch der nicht verbrauchte Teil der Katalysatoren
kann im Produkt verbleiben oder aus dem Prozess entweichen und dadurch verloren ge-
hen.

e Zweitens: Sie werden als verbrauchte Katalysatoren aus dem Prozess entfernt, regeneriert,
wieder aufbereitet, wieder verwendet oder beseitigt.

Diese beiden Wege werden in den folgenden Unterkapiteln behandelt.

6.1 Verbleib der Katalysatoren im Produkt und ihr Entweichen aus dem
Prozess

6.1.1 Verbleib im Produkt

Bei heterogener Katalyse kann ein fester Katalysator durch Abrieb oder andere mechanische
Vorginge in die Prozessmedien gelangen. Wenn er nicht abgetrennt wird, kann er eventuell
mit dem Produkt ausgetragen werden. Diese Erscheinung ist sowohl bei Voll- als auch bei
Tragerkatalysatoren bekannt. Die Abriebfestigkeit bei Vollkatalysatoren ist allerdings in der
Regel geringer. Bei wertvollen Katalysatoren, bei Beeintrachtigung der Qualitét des Produk-
tes und bei besonderen Umweltbelastungen werden die Katalysatorteilchen von dem Produkt
abgetrennt (siehe Kap. 6.1.3.1).

In bestimmten Féllen nimmt man den Verbleib des heterogenen Katalysators im Produkt in
Kauf. Ein wichtiges Beispiel hierzu stellen die Ziegler-Natta-Katalysatoren bei der Herstel-
lung von Polyolefinen dar. Die Aktivitat der Katalysatoren ist inzwischen soweit gesteigert
worden, dass die im Produkt verbleibenden Katalysatormengen sehr gering sind. Eine Beein-
trachtigung der Produktqualitét findet nicht statt. Frither musste man bei geringerer Katalysa-
toraktivitit den Katalysator durch aufwendige Techniken abtrennen.

Bei homogener Katalyse wird der geloste Katalysator in manchen Fillen nicht abgetrennt und
verbleibt im Produkt. Die Griinde dafiir sind folgende:

e Die Trennung von homogenen Katalysatoren ist wesentlich schwieriger als die von hete-
rogenen Katalysatoren.

e Die Konzentration der homogenen Katalysatoren im Produkt ist so gering, dass bewusst
ein Verbleib im Produkt in Kauf genommen wird. Voraussetzung dafiir ist, dass keine be-
deutenden Nachteile fiir die Qualitit des Produktes entstehen und keine toxischen Aus-
wirkungen erwartet werden. Ein Beispiel hierzu sind die Ziegler-Natta- und Metallocenen-
Katalysatoren fiir die Herstellung von Polyolefinen.
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Insgesamt ist der Anteil der im Produkt verbleibenden Katalysatoren sehr gering. Nur im
Polymerisationsbereich kann er bedeutende Werte erreichen.

6.1.2 Austragen des Katalysators als Emissionen

Homogene und heterogene Katalysatoren konnen aus dem Prozess als Emissionen entwei-
chen. Folgende Formen der Katalysatoremissionen sind méglich:

1. Entweichen mit Abgasen, Abwissern und festen Riickstanden,

2. Entweichen wahrend der Reinigung und der Instandhaltung der katalytischen Prozess-
stufen sowie beim Austauschen der Katalysatoren,

3. Entweichen wihrend der Regenerierung der Katalysatoren aus der Regenerierungsstufe.

Die Formen der Katalysatoremissionen werden in den néchsten Unterkapiteln erlautert.

6.1.2.1 Entweichen mit Abgasen, Abwéassern und festen Rlickstanden

Das Entweichen der Katalysatoren mit Abgasen, Abwéssern und festen Riickstdnden ist eine
gingige Form der Katalysatorverluste. Katalysatoren gelangen in die Abgase als Staub oder

Dampfe. Katalysatorstaub entsteht als Abrieb durch die Stromung der Reaktanden und kann
mit den Abgasen ausgetragen werden. Vor allem ist dies der Fall bei hoheren Stromungsge-

schwindigkeiten von gasféormigen Reaktanden. Auffangen des Katalysatorabriebs ist nur bei
groBBeren Mengen bzw. bei wertvollen Katalysatoren tiblich (sieche hierzu Kap. 6.1.3).

Katalysatorddmpfe konnen bei hohen Reaktionstemperaturen entstehen. Dies gilt sowohl fiir
die Aktivkomponente als auch fiir die Promotoren und das Tragermaterial und tritt nicht nur
bei fliichtigen Verbindungen auf, wie z.B. P,Os in H3PO, auf Silikagel oder HgCl, auf Aktiv-
kohle, sondern auch durch Umsetzung von Metallen zu fliichtigen Oxiden, Chloriden oder
Carbonylen. Als Beispiel sei hier die Herstellung von Salpetersédure nach dem Oswald-Ver-
fahren zu nennen. In diesem Prozess reagiert der Katalysator (Pt/Rh) mit der Gasphase, und es
entsteht das fliichtige PtO,.

In die Abwiésser gelangen Katalysatoren durch Auswaschen, Auflosen oder als Dispersion.
Als Beispiel sind hier die Ni-Katalysatoren fiir die Hydrierung von ungesittigten Fetten zu
nennen. Ni-Konzentrationen im ppm-Bereich werden immer wieder gemessen. Bei grofferen
Produktionsanlagen konnen jedoch die Gesamtmengen bedeutend sein. Sie werden teilweise
durch spezielle Verfahren aus den Abwéssern entfernt (siehe z.B. [4]). Hier gelten die glei-
chen Kiriterien fiir die Abtrennung wie bei Verlusten in der Gasphase. Fiir die Abtrennung
konnen ebenfalls Filter, Hydrozyklone oder chemische Verfahren eingesetzt werden.

Analog konnen Katalysatorverluste in den festen Reststoffen ausgetragen werden, wie z.B. in
den festen Destillationsriicksténden. Sind in diesem Falle die Katalysatoren wertvoll, werden
sie zurlickgewonnen. Ansonsten hangt die Abtrennung der Katalysatoren von der Weiterver-
wendung der festen Riickstidnde ab.

Die genannten Verluste fiihren bei bestimmten Katalysatoren dazu, dass sich ihre Zusammen-
setzung iiber die Lebensdauer wesentlich verdndert. Als Beispiel sei hier der V-Gehalt des
Schwefelsdure-Katalysators genannt, der als verbrauchter Katalysator nur noch die Hélfte des
Metallgehalts aufweist.

Zusammenfassend kann man sagen, dass die Katalysatorverluste in Abgasen, Abwéssern und
in festen Riickstédnden je nach Katalysator stark variieren. Die Mengen der Katalysatorver-
luste konnen bei bestimmten Prozessen bedeutend sein. Statistiken hierzu sind kaum vorhan-
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den. Man versucht, die Verluste nur dann zu verringern, wenn der Katalysator wertvoll ist
oder wenn die Umweltbelastung dadurch gro8 ist (siche Kap. 6.1.3).

6.1.2.2 Entweichen wéhrend der Reinigung und der Instandsetzung sowie beim
Austausch der Katalysatoren

Die Reaktoren werden nach dem Austragen der verbrauchten Katalysatoren gereinigt und fiir
das Auffiillen mit neuen Katalysatoren vorbereitet. Eventuell sind Instandsetzungsarbeiten
notwendig. Sowohl wihrend der Reinigungs- als auch wihrend der Instandsetzungsarbeiten
konnen aus den Reaktoren verbrauchte Katalysatoren entweichen.

In einigen Féllen bilden die Katalysatoren durch den Betrieb eine feste verklebte Masse an
den Wénden oder Einbauten des Reaktors. Dies ist der Fall, wenn die Katalysatoren durch
hohe Temperaturen oder chemische Reaktionen ihre Zusammensetzung verandern oder wenn
Prozessverunreinigungen auf den Katalysatoren in grofleren Mengen haften bleiben, wie dies
bei Erdolverarbeitungsprozessen oft zu beobachten ist. Man versucht dann die Katalysatoren
durch mechanische, thermische oder chemische Verfahren zu 16sen und zu entsorgen. Wih-
rend der Reinigungsarbeiten konnen die Katalysatoren teilweise als Staub, Dampf oder in die
Abwisser entweichen. Der Rest wird wie verbrauchte Katalysatoren gehandhabt bzw. ent-
sorgt.

Katalysatoren konnen auch wihrend des Austauschvorganges entweichen. Zum Ausbringen
der verbrauchten Katalysatoren werden verschiedene Methoden angewandt, je nach Zusam-
mensetzung der Katalysatoren und der darauf haftenden Verunreinigungen aus dem Prozess.
Eine effektive Methode ist das Austragen unter Vakuum bzw. unter Stickstoffatmosphare. Sie
ist vor allem fiir explosive und brennbare verbrauchte Katalysatoren der Erd6lverarbeitung
notwendig. Fiir weniger belastete oder gefahrliche Katalysatoren werden sie unter Normal-
atmosphdre ausgetragen, wobei Mafinahmen zur Vermeidung von Staub und der Gefahrdung
von Mitarbeitern getroffen werden. Dazu gehoren Absaugvorrichtungen fiir die Abluft und
Verkapselung der Katalysatoren gegen Staubbildung. Die genannten Maflnahmen gewéhr-
leisten, dass keine bzw. minimale Verluste entstehen und die Chemieanlage nicht kontami-
niert oder verschmutzt wird. Sind solche Verfahren nicht verfligbar, konnte der Katalysator
als Staub in die Umwelt gelangen.

Der zweite Schritt ist eine sachgemifle Verpackung fiir den Transport, um Verluste zu ver-
meiden. Ist der verbrauchte Katalysator als Gefahrgut eingestuft, miissen bei der Verpackung
und beim Transport die Regelungen fiir den Transport von Gefahrgut beachtet werden, die
auch eine Klassifikation des Transportguts beinhalten (sieh Kap. 6.5). Inzwischen gibt es
zahlreiche auf den Austausch und Transport von Katalysatoren spezialisierte Unternehmen.

6.1.2.3 Entweichen wéhrend der Regenerierung von Katalysatoren

Die Regenerierung von Katalysatoren kann in-situ, in einer angeschlossenen Regenerie-
rungsstufe oder ex-situ durchgefiihrt werden (siehe Kap. 7.1). Die In-situ-Regenerierung
findet im Reaktor statt. Bei der Ex-situ-Regenerierung werden die Katalysatoren in externen
Anlagen regeneriert.

Die Regenerierung von Katalysatoren erfolgt mit Hilfe unterschiedlicher Methoden der ther-
mischen, physikalischen oder chemischen Behandlung (siehe Kap. 7.1). Bedeutende Mengen
von Katalysatorverlusten kénnen dabei als Dampf, Losung oder Abrieb entstehen und gelan-
gen als gasformige Emissionen, in Abwéssern oder in festen Abféllen in die Umwelt, wenn
nicht addquate Methoden eingesetzt werden.
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Bei In-situ-Regenerierung im Reaktor selbst besteht ein groferes Risiko fiir die Entstehung
von Verlusten, da normalerweise keine aufwendigen Einrichtungen zur Kontrolle der Rege-
nerierung und zur Steuerung der Regenerierungsparameter bzw. zum Auffangen von ent-
stehenden Katalysatorverlusten und Prozessverunreinigungen vorhanden sind.

Katalysatorverluste kann man effektiver bei einer gesonderten Regenerierungsstufe in der An-
lage und bei Ex-situ-Regenerierung vermeiden, da beide Verfahren mit Einrichtungen fiir die-
sen Zweck ausgestattet werden konnen.

6.1.3 Abtrennung der Katalysatoren im Prozess

Um die oben erwahnten Katalysatorverluste in einem Prozess zu vermeiden bzw. zu redu-
zieren, werden verschiedene Verfahren angewandt. Sie bezwecken, den Katalysator aus Pro-
zessmedien, Produkten, Reststoffen, Abwissern, Abgasen usw. abzutrennen, in den Prozess
zuriickzufiihren oder aus dem Prozess auszutragen. Sie werden in den folgenden Unterka-
piteln behandelt.

6.1.3.1 Abtrennung der Katalysatoren bei heterogener Katalyse

Bei der heterogenen Katalyse sind zum Abtrennen der Katalysatorteilchen aus den Prozess-
medien physikalische Trennverfahren tiblich. Zu erwahnen sind Filtrieren, Zentrifugieren und
Zylonieren usw. Diese werden hinter den katalytischen Prozessstufen eingeschaltet.

Das Einschalten von Trennverfahren ist aber nur bei grofleren Katalysatorverlusten und wert-
vollen Katalysatoren wirtschaftlich. Sie werden auch dann praktiziert, wenn 6kologische
Griinde im Vordergrund stehen, wie die Belastung von Abwissern oder Abluft durch Schwer-
metalle.

Die Abtrennung von Edelmetallen ist sehr weit fortgeschritten. Als Beispiele seien hier die
engmaschigen Netze zum Auffangen der Pt-Rh-Verluste bei der Ammoniak-Oxidation und
der Ag-Verluste bei der Formaldehyd-Synthese genannt. In beiden Fallen handelt es sich um
Vollkatalysatoren. Auch bei Tragerkatalysatoren ist es tiblich, die Verluste an Edelmetall-
katalysatoren aufzufangen bzw. aus dem Produkt zu trennen.

Um die Katalysatorverluste zu vermeiden, werden immer mehr verfeinerte Technologien ein-
gesetzt. Als Beispiel sei hier die Verwendung eines verbesserten Zyklonsystems zur Abtren-
nung von Katalysatorteilchen aus den Prozessmedien einer Acrylnitril-Anlage genannt [46].
Dadurch kénnen 90 bis 180 kg Katalysator pro Tag mit einem Wert von 13,5 US $/kg
aufgefangen werden.

6.1.3.2 Abtrennung der Katalysatoren bei homogener Katalyse

Eine Abtrennung der Katalysatoren ist bei der homogenen Katalyse immer dann notwendig,
wenn man nicht beschlief3t, den Katalysator im Produkt bzw. in den Reststoffen zu belassen.

Man hat insbesondere bei der Herstellung von Grund- und Industriechemikalien friih den
wirtschaftlichen Einfluss der Riickgewinnung der homogenen Katalysatoren erkannt und ent-
sprechende Verfahren entwickelt.

Anders als bei der heterogenen Katalyse ist die ausschlieSliche Anwendung physikalischer
Verfahren nicht moglich, da die Katalysatoren in geldster Form in der Reaktionsphase vor-
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liegen. Daher werden chemische oder eine Kombination von physikalischen und chemischen
Verfahren angewandt. Sie werden sowohl kontinuierlich als auch diskontinuierlich ange-
wandt. Im Folgenden werden sie kurz erldutert:

e In der Fliissig-Fliissig-Zweiphasentechnik findet die chemische Reaktion in einem System
zweier nicht mischbarer Fliissigphasen statt. In der unpolaren organischen Phase befinden
sich meist die Ausgangs- und Endsubstanzen. In der polaren, oft wissrigen Phase befindet
sich der Katalysator. Durch intensives Mischen beider Phasen kann die Reaktion ablaufen.
Danach lassen sich beide Phasen wieder leicht trennen, und die polare Katalysatorphase
kann bei der ndchsten Umsetzung erneut eingesetzt werden. Dieses Verfahren kann konti-
nuierlich oder diskontinuierlich ablaufen [85]. Es wird beispielsweise beim SHOP-Pro-
zess, in dem Ethen zu a-Olefine oligomerisiert werden, und bei der Hydroformulierung
von Propen mit einem wasserlslichen Rhodium-Komplex nach dem Rhone-Poulenc/
Ruhrchemie-Verfahren eingesetzt.

e Die Katalysatoren werden zunachst in eine wissrige Losung tiberfiihrt. Anschliefend wer-
den sie vom Produkt-Katalysator-Gemisch abdestilliert.

¢ Die Katalysatoren werden vom Produkt-Katalysator-Gemisch abgestrippt. Ein Beispiel fiir
dieses Verfahren ist das Abstrippen des Rh-Katalysators des Niederdruck-Oxo-Prozesses,
wobei die Rh-Verluste im Produkt kleiner als 1 ppm betragen.

e Die Katalysatoren werden durch eine Flissig-Flissig-Extraktion vom Produkt-Kataly-
sator-Gemisch abgetrennt.

¢ Die Katalysatoren werden chemisch gefillt und als Salze aus dem Gemisch abgetrennt.

e FEin Ionenaustauscher wird verwendet, um die Katalysatoren aus der Fliissigphase zurtiick-
zugewinnen.

e Die Katalysatoren werden mit Hilfe von aktivierter Holzkohle und anderen Adsorbentien
abgetrennt.

Bei den meisten genannten Verfahren sind die Trennkosten erheblich, und sie belasten die
Produktionskosten nicht unwesentlich..

Teilweise ist die Konzentration des Katalysators so gering, dass man den Katalysator nicht
zurlickgewinnt und aus wirtschaftlichen Griinden im Produkt beldsst. Dies ist vor allem bei
Feinchemikalien der Fall. Auch bei der Herstellung von Polyolefinen mit Hilfe von Metal-
locen-Katalysatoren wird der Katalysator im Produkt belassen. Seine Konzentration ist sehr
gering und liegt im ppm-Bereich.

6.2 Verbleib verbrauchter Katalysatoren

In diesem Kapitel wird der Verbleib verbrauchter Katalysatoren untersucht. Als verbraucht
gelten Katalysatoren, wenn sie irreversibel deaktiv sind. Katalysatoren, die temporér deaktiv
sind, und regeneriert werden konnen, fallen nicht unter diese Kategorie (siehe Kap. 7.1). Fiir
den Verbleib der verbrauchten Katalysatoren bestehen prinzipiell folgende Mdéglichkeiten:

e Wiederaufbereitung,
e Verwertung fir andere Verwendungen und
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e Beseitigung.

Die Abgrenzung der drei genannten Moglichkeit voneinander ist schwer und wird jeweils in
den einzelnen Unterkapiteln behandelt. Nicht enthalten in dieser Aufzahlung sind die Metho-
den zur Vermeidung von Katalysatorverlusten (siche Kap. 6.1.3 und Kap. 7.1).

6.2.1 Wiederaufbereitung von Katalysatoren

Die Wiederaufbereitung von Katalysatoren ist so alt wie ihr Finsatz in der chemischen Indu-
strie. In der Anfangsphase stand die Riickgewinnung von teuren Edelmetallen im Vorder-
grund. Spiter hat man die Riickgewinnung auch auf andere Komponenten ausgedehnt.

Mit der Wiederaufbereitung von verbrauchten Katalysatoren ist hier die Aufbereitung mit
dem Ziel der Riickfiihrung in den Prozess oder das werkstoffliche Recycling im Sinne einer
anderen Wiederverwendung gemeint. Eine Abgrenzung der beiden genannten Ziele ist nicht
moglich. Wenn verbrauchte Metallkatalysatoren aufgearbeitet werden, kann das zuriickge-
wonnene Metall theoretisch sowohl zur Herstellung des gleichen Katalysators, eines anderen
Katalysators oder fiir eine ganz andere werkstoffliche Verwendung vorgesehen werden. Wenn
die Wiederaufbereitung durch die Katalysatorhersteller (Chemieunternehmen oder speziali-
sierte Katalysatorunternehmen) bewerkstelligt wird, liegt es nahe, dass der Werkstoff wieder
fiir die Herstellung von Katalysatoren eingesetzt wird. Volkswirtschaftlich und 6kologisch
betrachtet sind beide Verwendungen gleichwertig, wenn das werkstofflich recycelte Metall
fiir eine andere Verwendung vorgesehen ist, fiir die normalerweise gleichwertiges Metall wie
das Katalysatormetall eingesetzt wird. Wenn in dieser Untersuchung von Wiederaufbereitung
gesprochen wird, ist ein vollwertiges werkstoffliches Recycling gemeint.

Ein bedeutender Grenzfall ist die Verwendung von verbrauchten Katalysatoren in der Stahl-
industrie zur Herstellung von Edelstdhlen. Vor allem werden verbrauchte Ni-, Cr-, Mo- und
V-Katalysatoren fiir diesen Zweck eingesetzt [48]. Dabei werden Molybdédnoxid und Vana-
diumpentoxid zunichst aus den verbrauchten Katalysatoren zurtickgewonnen und anschlies-
send zur Herstellung von Legierungen eingesetzt. Ferrovanadium wird ebenfalls in der Stahl-
industrie eingesetzt. Auch wird tiber die Verwendung von verbrauchten Ni-Katalysatoren fiir
diesen Zweck berichtet [143]. Da durch solche Verwendungen gleichwertige Werkstoffe
ersetzt werden konnen, sollen sie zur Wiederaufbereitung zugerechnet werden.

Von Wiederaufbereitung ist auch dann die Rede, wenn einzelne Komponenten eines Kata-
lysators zurlickgewonnen werden. In der Praxis ist es selten, dass alle Komponenten eines
Katalysators wieder aufbereitet werden. Meistens werden eine oder mehrere wichtige Kompo-
nenten werkstofflich recycelt, wéhrend der Rest entsorgt wird.

Der Umfang der Wiederaufbereitung von verbrauchten Katalysatoren ist von einem Kataly-
sator zum anderen sehr unterschiedlich. Er unterliegt iiberwiegend wirtschaftlichen Uberle-
gungen. Im Folgenden wird ein Uberblick iiber dic Wiederaufbereitung der einzelnen Kata-
lysatorarten gegeben:

e Edelmetallkatalysatoren werden fast vollstéindig wieder aufbereitet, in den Prozess zu-
rickgefiihrt oder anderweitig verwendet (siche Kap. 6.3.1).

e Die Nichtedelmetalle werden teilweise aus verbrauchten Katalysatoren wiedergewonnen
(siehe Kap. 6.3.2).
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Zeolithe und andere Saure-Basen-Katalysatoren werden in der Regel nicht wieder auf-
bereitet (siehe Kap. 6.3.3).

Mineralsaurekatalysatoren werden in der Regel dhnlich wie andere Abfallsduren wieder
aufbereitet (siehe Kap.6.3.4).

6.2.2 Verwertung fur andere Verwendungen

Die Grenze zwischen Wiederaufbereitung und Verwertung in anderen Verwendungen ist teil-
weise nicht genau definiert. Dies ist vor allem der Fall, wenn die zuriickgewonnen Metalle
nicht fiir werkstoffliche Zwecke eingesetzt werden.

In dieser Untersuchung werden alle Verwendungen, die nicht direkt zum werkstofflichen Re-
cycling gehoren, zur Verwertung in anderen Verwendungen zugerechnet. Im Folgenden wer-
den einige Beispiele zu den Verwendungen verbrauchter Katalysatoren angegeben:

Verbrauchte Katalysatoren konnen in anderen katalytischen Prozessen eingesetzt werden
bzw. in Prozessstufen desselben Prozesses mit geringeren Anforderungen an die Kataly-
satoren. Beispielsweise werden verbrauchte Katalysatoren aus dem Hydrotreating fiir
schwere Fraktionen in einem ahnlichen Prozess fiir leichtere Fraktionen verwendet, in
dem niedrigere Temperaturen herrschen [58], [92]. Ahnliches gilt fiir verbrauchte Zeolith-
Katalysatoren aus dem katalytischen Kracken, die teilweise fiir geringe Anforderungen
bzw. fiir die Anfahrphase eingesetzt werden.

Eine weitere Moglichkeit ist, die verbrauchten Katalysatoren in einer weiteren Schicht des
Reaktors unterzubringen, um den Umsatz bei nachlassender Aktivitat der anderen Schich-
ten zu gewahrleisten. Auch konnen die Katalysatoren der Hydrierung von ungesittigten
Fetten fiir ahnliche Prozesse mit geringeren Anforderungen eingesetzt werden [162]. Bei
manchen Festbettkatalysatoren ist die Deaktivierung von einer Schicht zur anderen unter-
schiedlich, so dass eine nochmalige Verwendung der weniger deaktivierten Schichten in
anderen Reaktoren empfohlen wird [162]. Solche Anwendungen stellen heute die Ausnah-
me dar. Mit steigenden Kosten der Entsorgung konnten diese Losungen attraktiver wer-
den.

In den USA und einigen europdischen Landern werden verbrauchte Metallkatalysatoren
nach einer Aufarbeitung Diingemitteln zugemischt, um sie als mineralische Nahrstoffe fiir
die Landwirtschaft zu verwenden [48], [52]. Vor allem gilt dies fiir Kupfer, Eisen, Magne-
sium, Mangan und Zink. Mehrere tausend Tonnen verbrauchter Katalysatoren werden auf
diese Art verwertet. Eine Voraussetzung fiir eine solche Verwertung ist die Beseitigung
der Verunreinigungen aus den Prozessen. Die Zusammensetzung muss aullerdem genau
uberpriift werden, um dem Bedarf an Mineralien fiir den Boden zu entsprechen. Wegen
der letztgenannten Punkte ist die Akzeptanz fiir diese Verwertungsmoglichkeit begrenzt.
Es wird erwartet, dass ihr Einsatz abnehmen wird. In Deutschland ist eine solche Ver-
wendung nicht bekannt.

Verbrauchte Zeolithe aus dem katalytischen Kracken mit geringem Schwermetallgehalt
werden in Zementofen verbrannt (siehe Kap. 6.3.3).

Es werden Metallsalze fiir die chemische Industrie aus verbrauchten Katalysatoren her-

gestellt. Beispiele hierzu sind Kupfersulfate, Kaliummetavanadat und verschiedene Zn-
Verbindungen. Auch das Aluminiumoxid-Trégermaterial wird nach der
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hydrometallurgischen Wiederaufbereitung des Katalysators als Aluminiumverbindungen
wiederverwendet. Solche Verwendungen werden oft unternehmensintern durchgefihrt.

Die Abgrenzung der Verwertung fiir andere Verwendungen von der Beseitigung ist ebenfalls
nicht eindeutig festgelegt. Beispiele hierzu sind das Unterbringen von verbrauchten Katalysa-
toren im Bergversatz und die Verbrennung von verbrauchten Zeolithen in Zementwerken.
Dies liegt teilweise an den unklaren bzw. sich regelméBig verdndernden Festlegungen in den
gesetzlichen Regelungen. In dieser Untersuchung wird nur das permanente oder vorldufige
Deponieren als Beseitigung betrachtet.

Die Unterbringung im Bergversatz wird in den heutigen gesetzlichen Regelungen als Ver-
wertung fiir andere Verwendungen betrachtet und fiir diese Untersuchung so iibernommen.
Jedoch sieht der neue Entwurf der "Verordnung Bergversatz" eine andere Einstufung vor. Es
sollen danach in Zukunft nur "nicht besonders tiberwachungsbediirftige" Abfille dort unter-
gebracht werden. Von einer solchen Regelung werden fast alle verbrauchten Katalysatoren
betroffen sein. Inwieweit vorbehandelte verbrauchte Katalysatoren davon ausgenommen wer-
den, wird sich noch zeigen.

Das Verbrennen in Zementwerken wird ebenfalls als eine Verwertung fiir eine andere Ver-
wendung betrachtet, da die verbrauchten Zeolithe als Sekundérstoff angesehen werden, die
die Zusammensetzung des Klinkers verbessern.

6.2.3 Beseitigung von Katalysatoren

Die Beseitigung von Katalysatoren war, abgesehen von den Edelmetallkatalysatoren, lange
Zeit die vorherrschende Methode. Trotz der groen Fortschritte bei der Wiederautbereitung
und der Verwertung von Katalysatoren werden noch immer groflere Mengen von Katalysa-
toren beseitigt. Die Hauptgriinde dafiir liegen in den hohen Kosten der Wiederaufbereitung,
die den Wert des zuriickgewonnenen Materials teilweise bei weitem tlibersteigen (siehe Kap.

6.3). Damit ist die Beseitigung bei geringwertigen Komponenten die vorherrschende Metho-
de.

In der Regel wird der verbrauchte Katalysator vor der Beseitigung vorbehandelt. Toxische
Komponenten werden chemisch umgewandelt, gelost oder bei hoheren Temperaturen in
Sonderabfallverbrennungsanlagen verbrannt. AnschlieBend kénnen sie wie folgt beseitigt
werden:

e Deponien auf Sonderabfalldeponien und
e Untertagedeponien.

Zusitzlich steht das Deponieren im Bergversatz zur Auswahl (siehe Kap. 6.2.2).

Die Entscheidung fiir eine bestimmte Deponieart hangt von der Zusammensetzung der ver-

brauchten Katalysatoren, vor allem von der Konzentration der auswaschbaren Gefahrstoffe
ab.

Die Gefahren, die mit der Aufbringung verbrauchter Katalysatoren auf Deponien verbunden
sind, k6nnen aus dem Katalysatormaterial oder aus den Prozessverunreinigungen resultieren.
Als Verunreinigungen sind organische Verbindungen und Schwermetalle zu nennen. Da die
verbrauchten Katalysatoren vorbehandelt werden, kann ein Grof3teil der Prozessverunreini-
gungen entfernt werden. Lediglich Teile der Schwermetalle verbleiben nach der Vorbehan-
dlung in den verbrauchten Katalysatoren. Beispielsweise sind Katalysatoren aus dem Hydro-
treating von schweren Erdolfraktionen mit Eisen, Nickel, Vanadium usw. aus dem Rohél ver-
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unreinigt. Wenn ihre Konzentrationen hoch sind, miissen sie beim Beseitigungskonzept mit
beriicksichtigt werden. Damit geht es bei der Betrachtung von Gefahrstoffen hauptséchlich
um die Schwermetalle. Diese konnen Bestandteil des Katalysators sein oder aus dem Prozess
stammen. Grenzwerte fiir Schwermetalle in Deponien sind gesetzlich festgelegt bzw. emp-

fohlen worden, um Grundwasser und Boden vor einer Kontamination zu schiitzen (siehe z.B.
[131], [161]).

Viele verbrauchte Katalysatoren werden in Untertagedeponien beseitigt (fiir ein Beispiel siche
[130]). Dabei werden sie nach Stoffklassen getrennt und in verschiedenen Rdumen zusam-
mengefasst.

Die Beseitigungswege konnen unterschiedlich sein. Entweder iibergeben die Anwender von
Katalysatoren die verbrauchten Katalysatoren an spezialisierte Entsorgungsunternehmen, mit
dem Auftrag sie zu beseitigen. Oder sie beseitigen die verbrauchten Katalysatoren in eigener
Regie und teilweise in eigenen Deponien.

6.3 Verbleib der Katalysatoren in Abhdngigkeit von der Katalysator-
zusammensetzung

6.3.1 Verbleib der Edelmetallkatalysatoren

Die Metallpreise bilden die Hauptmotivation fiir die Wiederaufbereitung der Metallkatalysa-
toren. Dabei zeichnen sich Edelmetalle durch hohe Preise bedingt durch die schwierige Ge-
winnung und die begrenzten Reserven aus. Zur Veranschaulichung werden die Edelmetall-
preise und die jahrliche Forderung in Tabelle 72 dargestellt.

Tabelle 72: Fordermengen und Preise von Edelmetallen

Metall Jihrliche Forderung Preise (September 2000,
[Mio. t] www.Metalprice.com)
Au 2298,0t(1997) [34] 19 DM/g
Pt 90t 18,7 US $/g
Pd 90t [22] 23 US $/g
Rh 7t. [22] 13 DM/g
Ru n.b. 1,4 DM/g
Ir n.b. 2,8 DM/g
Os 1t.[22] n.b.
Ag 5000 t/a [22] 155 US $/kg

Wie aus Tabelle 72 zu entnehmen ist, weisen die Platin-Metalle die geringsten Férdermengen
auf. Aber gerade die Edelmetalle dieser Gruppe werden am meisten als Katalysatoren verwen-
det. Gold wird kaum und Silber nur in wenigen Prozessen eingesetzt (sieche Kap. 5). Die ange-
gebenen Preise sollen als Richtwerte betrachtet werden. Sie unterliegen grofen Schwankun-
gen. So haben sich die Preise aller Edelmetalle seit Mitte der achtziger Jahre mehr als ver-
doppelt.

Edelmetallkatalysatoren werden immer wieder aufbereitet. Auch werden die Edelmetalle aus
anderen industriellen Anwendungen, wie z.B. aus der Elektrotechnik, recycelt. Das gleiche
gilt fiir die Schmuckedelmetalle (siehe hierzu [142]). Der Wert der Edelmetalle in den Kata-
lysatoren entspricht in der Regel dem Fiinf- bis Zehnfachen der Kosten der Wiederaufberei-
tung [153]. Die Wiederaufbereitung von Edelmetallen ist inzwischen soweit ausgefeilt, dass
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in manchen Prozessen minimale Verluste entstehen. Als Beispiel sei hier das katalytische
Reforming in der Mineraldlverarbeitung genannt, bei dem nur 1% des im Katalysator gebun-
denen Platins jahrlich aus der Primarproduktion erginzt werden muss [18]. Es wird von
Wiedergewinnungsraten bei der Wiederaufbereitung von 97 bis 99 bei Pd und 98 bis 99 bei Pt
berichtet [153].

Ublicherweise wird bereits bei der Entwicklung eines neuen Katalysators aus Edelmetallen
ein Metallriickgewinnungsverfahren mit konzipiert und eventuell in den Hauptprozess integ-
riert. In den meisten Féllen bestehen langfristige Vertrage zwischen Chemieunternehmen und
den Herstellern von Edelmetallkatalysatoren, die die Riicknahme der verbrauchten Katalysa-
toren regeln. Dabei sind die Herstellungsunternehmen von Edelmetallkatalysatoren oft gleich-
zeitig die Wiederaufbereitungsunternehmen.

Auf Grund der hohen Preise der Edelmetalle kann auch die Aufarbeitung von armen, edel-
metallhaltigen Riicklaufen wirtschaftlich durchgefiihrt werden. Beispielsweise werden Edel-
metallkatalysatoren mit einem Gehalt von weniger als 0,1% zuriickgewonnen. Dies gilt vor
allem fiir Industriekatalysatoren. In diesem Segment ist die Anzahl der Verbraucher gering
und die Mengen pro Verbraucher relativ grof3, so dass der Aufwand fiir das Sammeln vertret-
bar ist. Komplizierter sieht es bei Automobilkatalysatoren, bei denen der Aufwand fiir das
Sammeln der verbrauchten Katalysatoren wesentlich grof3er ist.

Da Nichtedelmetallkatalysatoren fast immer wieder aufbereitet werden, ist der Metallgehalt
kein wichtiger Faktor fiir eine Entscheidung. Jedoch ist er ein Indikator fiir den Wert des
Katalysators. Der Metallgehalt hangt von der chemischen Form des Katalysators als Metall
oder Metallverbindung und dem Katalysatoraufbau ab. In Tabelle 73 werden die Metallge-
halte fiir einige Edelmetalle in Abhéngigkeit von der chemischen Form angegeben.

Tabelle 73: Metallgehalte einiger Edelmetallkatalysatoren in Abhiingigkeit von der chemischen Form [24]

Katalysatormetall Anwendungsform Metallgehalt
[Masse-%]
Pt Oxid 80 - 82
Platinmohr 99,9
Pd Oxid 77
Palladiummohr 99,9
Rh Oxid (Rh203) 81
Ru Oxid (Ru0O,) 60
Ir Oxid 85

Bei Vollkatalysatoren kann der Metallgehalt bis 100% reichen, wenn eine reine Metallform
vorliegt. Entsprechend weniger ist der Metallgehalt bei Metallverbindungen. Dagegen variiert
der Metallgehalt bei den Tragerkatalysatoren sehr stark, liegt aber bei Edelmetallkatalysatoren
fast immer unter 10%. Dabei wird das Edelmetall auf die Gesamtmasse des Katalysators be-
stehend aus Aktivkomponenten, Tragermaterial und Promotoren bezogen. In Tabelle 74 ist

der Metallgehalt einiger Platin-Metallkatalysatoren angegeben.
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Tabelle 74: Metallgehalt einiger Platin-Metall-Katalysatoren [24]

Edelmetall Trigermaterial Form Gehalt
[Gew.-%]

Pd Aktivkohle Granulat 2,5 -4mm [0,5-10,0
Pulver 0,05 mm

Pd Al,O4 Teilchen 3-5 mm 0,1-10,0
Pulver 0,05 mm

Pd CaCos Pulver 5,0-10,0

Pd BaSOy4 Pulver 5,0

Rh Aktivkohle Pulver 0,05 0,5-10,0

Rh AlLOs Teilchen 3-6 mm, 0,5-5,0
Pulver 0,05 mm

Ir CaCO; Pulver 5,0

Bei der Wiederaufbereitung von Edelmetallkatalysatoren werden zuerst die Verunreinigungen
entfernt. AnschlieBend wird das Metall zuriickgewonnen (hierzu siehe Kap. 7.2.1). Das Tra-
germaterial wird nach verschiedener Art verwertet oder beseitigt:

e Aktivkohle wird in der Regel durch Verbrennung entfernt.

e Aluminiumoxid, Siliziumoxid, Zeolithe und dhnliche Tragermaterialien finden aus pyro-
metallurgischen Prozessen verschiedene Verwendungen. In diesen Féllen sammelt sich
das Tragermaterial in der Schlacke. Sie kann fiir die Herstellung von feuerfesten Werk-
zeugen und abrasiven Materialien verwendet werden. Eine weitere Moglichkeit ist die
Verwendung als Zuschlagstoff in Metallhiitten. Aulerdem werden sie auf Grund ihrer
Eigenschaften im Stralen- und Dammbau eingesetzt (siche z.B. [125,S.11]).

e Wird die Wiederaufbereitung in einem hydrometallurgischen Verfahren durchgefiihrt, so
wird das Aluminiumoxid gelost. Man erhilt dann eventuell Aluminiumsulfat oder Alu-
miniumtrihydrat, die in der chemischen Industrie Anwendung finden (sieche Kap. 7.2).

e Das Tragermaterial behélt im hydrometallurgischen Verfahren seine Zusammensetzung
bei und wird als solches im Stralenbau verwendet oder deponiert.

Eine Entscheidung fiir die Verwertung oder die Beseitigung des Trigermaterials hangt von
seiner Zusammensetzung, dem Metallgewinnungsverfahren und dem Bedarf auf dem Markt
fiir solche Zuschlagsstoffe ab. Durch die Vorbehandlung und den Prozess zur Trennung des
Metalls ist die Verwertung des Tragermaterials weniger problematisch als bei anderen ver-
brauchten Katalysatoren. AuBerdem ist die anfallende Menge des Trigermaterials aus der
Wiederaufbereitung der Edelmetalle nicht sehr gro8. Nimmt man an, dass in Deutschland pro
Jahr ca. 1 000 t verbrauchte Edelmetallkatalysatoren anfallen, und der Anteil der Edelmetall-
katalysatoren im Durchschnitt bei 0,5% liegt, so betrégt die Masse des verbrauchten Triger-
materials nach der Verarbeitung knapp 1 000 t/a (siehe Kap. 8.2.1).

6.3.2 Verbleib von Nichtedelmetallkatalysatoren

Anders als bei den Edelmetallkatalysatoren, die regelméBig wieder aufbereitet werden, wer-
den die Nichtedelmetallkatalysatoren nur teilweise zuriickgewonnen. Die Hauptgriinde dafiir
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sind die hohen Kosten der Wiederaufbereitung, die den Wert des zuriickgewonnen Materials
teilweise bei weitem iibersteigen. Diese Kosten konnen hoher als bei der Metallriickgewin-
nung aus anderen Quellen, wie Schrott, aber auch hoher als die Gewinnung aus Metallerzen,
liegen. Die Ursachen fiir die hohen Wiederaufbereitungskosten sind:

e komplizierte Wiederaufbereitungstechniken, die in der Regel {iber mehrere Verfahrens-
stufen verlaufen (siche Kap. 7.2),

e relativ kleine Metallmengen in den verbrauchten Katalysatoren,
meistens keine vollstdndige Riickgewinnung der Metalle und

e heterogene Zusammensetzung, die einen hohen Trennaufwand erfordert.

Aus diesen Griinden werden oft nur relativ teuere Nichtedelmetalle zuriickgewonnen, wie z.B.
Cu, Ni, Co und Mo, vorausgesetzt, dass die anderen Rahmenbedingungen giinstig sind. Die
nicht wieder aufbereiteten Nichtmetallkatalysatoren werden verwertet oder beseitigt. Zur
Veranschaulichung werden in Tabelle 75 einige Moglichkeiten fiir die Wiederverwendung
ausgewdhlter Nichtedelmetallkatalysatoren angegeben.

Tabelle 75: Wiederverwendung von Nichtedelmetallkatalysatoren [48]

Metallkatalysator Wiederverwendung

Ni Herstellung von Edelstahl
Ni-Verbindungen fiir die chemische Industrie

Cu Cu-Verbindungen fiir die chemische Industrie
Zusatz fiir Diingemittel

Zn Zn-Verbindungen fiir die chemische Industrie
Zusatz fir Diingemittel

Fe-Cr Herstellung von Edelstahl

Ni-Mo Herstellung von Edelstahl

Co-Mo Herstellung von Edelstahl

Vv Herstellung von V-Schuppen
Herstellung von Edelstahl

Im Falle der Wiederaufbereitung von Nichtedelmetallkatalysatoren wird das Trigermaterial
analog zu der Wiederaufbereitung von Edelmetallkatalysatoren entsorgt (siche Kap. 6.3.1).
Die Metalle der Tragermaterialien werden nicht zuriickgewonnen. Dies gilt vor allem fiir Al,
Si, Ca, Ba, und Ti. Der Hauptunterschied liegt darin, dass das zuriickbleibende Tragermaterial
einen hoheren Gehalt an Nichtedelmetallen aufweisen kann als bei den Edelmetallkatalysa-
toren. Eine vollstindige Riickgewinnung wiirde die Kosten wesentlich erhthen, und man
nimmt bewuf}t kleine Mengen der Metalle im verbleibenden Tragermaterial in Kauf. Der
Restmetallgehalt darf auf der anderen Seite nicht so hoch sein, dass das Trigermaterial nicht
ohne eine weitere Vorbehandlung deponiert oder verwertet werden kann.

Das Recycling von Nichtedelmetallen ist generell uneinheitlich und héngt einerseits vom
Metall und andererseits von der Metallverwendung ab. Zahlreiche Nichtedelmetalle werden in
bedeutenden Mengen recycelt. In Tabelle 76 sind einige Werte zu Recycling-Menge und
—Rate von ausgewihlten Nichtedelmetallen angegeben. Sie vermitteln einen Eindruck von
dem Recycling dieser Metallgruppe.
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Tabelle 76: Recycling-Menge und —Rate einiger Nichtedelmetalle

Metall Recycling-Rate

Al Westeuropa 30% [111]
USA 28% [111]
Japan 36% [111]

Cu Deutschland 35-50%.[39]
Westeuropa 50% [111]
USA 60% [111]

Japan 47% [111]

Fe Deutschland zwischen 35-50% [39]

Ni Deutschland zwischen 35-50%. [39]

Pb Deutschland tiber 50%. [39]
Westeuropa 55% [111]
USA 59% [111]

Japan 38% [111]

Sn Deutschland iiber 50%. [39]

Zn Deutschland 35-50%. [39]
Westeuropa 29% [111]
USA 27% [111]

Japan 20% [111]

Diese Angaben gelten jedoch nicht unbedingt auch fiir die Katalysatoren, da das Recycling
von Metallkatalysatoren wesentlich schwieriger ist als das von vielen anderen Metallanwen-
dungen wie in Apparaten, Maschinen usw.

AuBerdem kann das wiedergewonnene Metall abhéngig von dem angewandten Verfahren fiir
die Wiederaufbereitung unterschiedliche Eigenschaften aufweisen. Dadurch kénnen unter-
schiedliche Erlose fiir das wiedergewonnene Metall erzielt werden. Fiir eine Kalkulation der
Wirtschaftlichkeit der Wiederaufbereitung miissen also die tatsdchlichen Erlose fiir das Metall
verwendet werden.

In der Praxis wird die Entscheidung fiir oder gegen die Wiederaufbereitung eines Nichtedel-
metallkatalysators von folgenden Kriterien abhéngig gemacht:

Preis der Metalle,

Metallgehalt im verbrauchten Katalysator,
Heterogenitit des Katalysators,

Eigenschaften des Metalls,

Verunreinigungen im verbrauchten Katalysator und
Menge des verbrauchten Katalysators.

AR

Diese Faktoren werden in den folgenden Unterkapiteln behandelt.

6.3.2.1 Einfluss des Metallpreises auf die Wiederaufbereitung

Die Nichtedelmetalle sind meistens in gro3eren Mengen in der Erdkruste vorhanden. Thre Ge-
winnung ist in der Regel einfacher als die der Edelmetalle. Dies spiegelt sich in ihren Preisen
wider. In Tabelle 77 werden die Reserven, die Forderung und die Preise ausgewahlter Nicht-
edelmetalle angegeben.
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Tabelle 77: Reserven, Forderung und Preise von ausgewihiten Nichtedelmetallen

Metall Reserven Jiahrliche Forderung der Preise’
[Mio. t] Metallerze in der Welt [Mio. t] [US §]

Al 7 000 126,453 (1997) [37] 1620

Co 6 000 [22] 22 000 (1980) 25500
14200 (1997)

Cr n.b 11 (1996) [37] 1 600 (60-65% Cr,
geringer Kohlenstoff-
gehalt)

Cu 321 (1991) [65,S.17] 11,421 (Metallinhalt) [37] 1970

Fe >100 000 [22] 1 044 100 (1997) [37] 100

Mo 6 [22] 0,117 (1989) 16 080 (1997)

Ni 11 [22] 1,024 (Metallinhalt) (1997) [37] 8670

Pb 200 2,795 (Metallinhalt) (1997) [37] 480

Seltenerd- | n.b. 0,0118 (auf Oxid bezogen) [55] Unterschiedlich bis 2

metalle 000

Sn n.b. 0,211 (1997) [34] 5540

Ti n.b. n.b. 3000

\% 16,6 (1990) [22] 0,032 [22] 11420

W n.b. n.b. 6 440

Zn 1 800 [65,S.17] 7,085 (Metallinhalt) (1997) [37] 1240

Die Preise der Metalle der seltenen Erden und ihrer Verbindungen sind sehr unterschiedlich
und hangen von der Reinheit ab. Sehr reine Metalle dieser Gruppe konnen einen Preis von

2000 US $/kg erreichen.

Ein Hauptproblem des Recycling von Nichtedelmetallkatalysatoren stellen die fluktuierenden
Preise in den letzten Jahren dar. Durch die fallenden Preise von vielen Nichtedelmetallen in
den letzten 15 Jahren wurde die Beseitigung der verbrauchten Katalysatoren begiinstigt. Vom
Standpunkt der Entsorger fiihren niedrige Nichtedelmetallpreise dazu, keine weiteren effekti-
veren Wiederaufbereitungsverfahren zu entwickeln. Auch ist eine langfristige Planung sowohl
fiir die Anwender als auch fiir die Wiederaufbereitungsunternehmen durch die Fluktuation der
Preise der Nichtedelmetalle nicht moglich.

6.3.2.2 Einfluss des Metallgehalts auf die Wiederaufbereitung

Neben dem Preis bildet der Metallgehalt in den Katalysatoren das wichtigste Kriterium fiir
eine Entscheidung zugunsten der Wiederaufbereitung von verbrauchten Katalysatoren. Dabei
héngt der Metallgehalt von der Zusammensetzung des Katalysators, der chemischen Verbin-
dung des Metalls und dem Aufbau des Katalysators ab.

Katalysatoren aus reinem Metall bzw. aus Metalllegierungen haben einen hoheren Metall-
gehalt und sind fiir eine Riickgewinnung besser geeignet als Oxide und Metallsalze. Dies gilt
beispielsweise fiir Raney-Ni und Raney-Cr. Die Form der Metallverbindung, z.B. als Oxid
oder Sulfid, spielt dabei auch eine Rolle.

° Quelle: www.metalprice.com, September 2000
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Der Katalysatoraufbau beeinflusst ebenfalls den Schwierigkeitsgrad der Wiedergewinnung
des Metalls. Generell kann man sagen, dass Vollkatalysatoren wegen des héheren Metall-
gehalts wesentlich ofter als Tragerkatalysatoren wieder aufbereitet werden. Dies gilt vor allem
fiir die Katalysatoren der reinen Metalle. Aber auch Metalloxide oder -sulfide in Vollkataly-
satoren mit Metallgehalten von iiber 50% werden meistens wieder aufbereitet. Als Beispiel sei
hier der Co-Mo-Sulfid-Katalysator fiir die Entschwefelung von Synthesegas genannt.

Fiir die Untersuchung der Wirtschaftlichkeit der Wiederaufbereitung von Tragerkatalysatoren
auf Nichtedelmetallbasis werden oft untere Metallgehaltswerte zu Grunde gelegt. Oberhalb
dieser Werte ist eine Wiederaufbereitung hochst wahrscheinlich wirtschaftlich. Beispiele hier-
zu, die fiir die Metallpreise der letzten Jahre gelten, sind:

Cu>19%

Ni> 6%

Co>1%

W>13%

Fe>30%

Mo > 3%

V >5%

Zn > 3% (vgl. auch [153]).

Sehr geringe Metallgehalte fithren zum Ausschluss einer Wiederaufbereitung. Hierzu konnen
Grenzwerte zu Grunde gelegt werden, wie z.B.:

Cu<0,3%

Ni <0,3%

Co<0,1 %

W <0,3%

V <0,3%

Fe <20%

Mo < 0,3

Zn < 0,3 (vgl. auch [153]).

Diese Werte geben eine sehr breite Spanne an, da eine Entscheidung fiir die Wiederaufberei-
tung von vielen anderen Faktoren abhingig ist. Zur Veranschaulichung sei hier die Wieder-
aufbereitung von Vanadium beschrieben. Vanadium wird in vielen Synthesen als Katalysator
eingesetzt. Wegen der groflen Metallverluste bei der Schwefelsaure-Herstellung liegt der
Metallgehalt beim verbrauchten Katalysator nur noch bei 2 bis 3% im Vergleich zu 4 bis 9%
beim neuen Katalysator. Der Katalysator erhalt auBerdem durch den Betrieb ungiinstige
Eigenschaften fiir die Wiederaufbereitung (siehe Kap. 6.3.2.5). Aus diesen Griinden wird er in
der Regel nicht wieder aufbereitet. Dafiir werden aber V-Katalysatoren aus anderen Synthe-
sen wieder aufbereitet, wie z.B. aus der Hydrierung von Schwerdlen oder der Herstellung von
Phthalsdureanhydrid, die als verbrachte Katalysatoren einen wesentlich héheren Metallgehalt
aufweisen [51].

Als Beispiele fiir mogliche Metallgehalte in den Nichtedelmetallkatalysatoren werden die ver-
brauchten Katalysatoren aus der Erd6lverarbeitung angegeben [153]:

Ni: typische Werte 4-8%, maximal bis 55%,
Mo: typische Werte 6-16%, maximal bis 20%,
W: typische Werte 10-20%, maximal bis 20%,
Co: typische Werte 0%, maximal bis 4%,
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e Cu: typische Werte 0%, maximal bis 40%,
e Sn: typische Werte 0%, maximal bis 4%.

Die Al- und Si-Oxide konnen dabei als Tragermaterial oder Aktivkomponente folgende Zu-
sammensetzung aufweisen:

e AlLOs: typische Werte 50%, maximal bis 100%,
e SiO;: typische Werte 25%, maximal bis 70%.

6.3.2.3 Einfluss der Heterogenitat des Katalysators auf die Wiederaufbereitung

Mit der Heterogenitét des Katalysators werden zwei Aspekte erfasst: die Katalysatorart
(Tréager- oder Vollkatalysator) und die Anzahl der Metallkomponenten im Katalysator.

Vollkatalysatoren haben nicht nur einen hoheren Metallgehalt, sondern sind auch besser fiir
die Wiederaufbereitung geeignet, da bei Trégerkatalysatoren die Metalle in das Tragermate-
rial diffundieren und dadurch eine Abtrennung erschweren. Es kommt bei den Trigerkataly-
satoren noch hinzu, dass das Trigermaterial durch den ganzen Prozess der Metallwieder-
gewinnung durchgeschleust werden muss, so dass der Energiebedarf sowie die Kosten fiir die
Abtrennung der Metalle steigen.

Die Art des Tragermaterials beeinflusst ebenfalls den Aufwand fiir die Wiedergewinnung des
Nichtedelmetalls. Aktivkohle kann verbrannt werden. Aluminium-, Silizium- und Titanoxid
erfordern dagegen besondere Techniken (siehe Kap. 7.2.1).

Die Heterogenitat der Katalysatoren ist auch von der Anzahl der Komponenten in den Kataly-
satoren abhangig:

e Katalysatoren aus Metalllegierungen enthalten zwei und mehr Aktivkomponenten.

e Bi-, Tri- und Mehrmetallkatalysatoren auf Tragermaterial bestehen ebenfalls aus mehreren
Aktivkomponenten.

e Metallpromotoren werden oft in gréeren Mengen eingesetzt.

e Metalle aus dem Prozess konnen am Katalysator haften bleiben.

Im Fall von mehreren Metallkomponenten im Katalysator muss eine hydrometallurgische
Wiederaufbereitung {iber mehrere Stufen erfolgen, die hohere Kosten als bei nur einer Metall-
komponente verursacht.

6.3.2.4 Einfluss der Eigenschaften des Metalls auf die Wiederaufbereitung

Die Katalysatormetalle sind fiir die vorhandenen Wiederaufbereitungsverfahren unterschied-
lich geeignet. Dies hingt mit ihren physikalischen und chemischen Eigenschaften zusammen.
Ein wichtiger Parameter stellt die Schmelztemperatur dar. Metalle mit niedrigen Schmelz-
temperaturen sind im Allgemeinen einfacher zuriickzugewinnen als solche mit hohen
Schmelztemperaturen. Als Beispiel sei hier die Wiederaufbereitung von Zn-Katalysatoren ge-
nannt. Bekanntlich hat Zn eine relativ niedrige Schmelztemperatur. Dadurch konnten effek-
tive Verfahren entwickelt werden, die auch bei geringeren Zn-Gehalten eingesetzt werden
konnen, obwohl Zn mit einem Preis von knapp tiber 1 000 US $/t zu den billigeren Metallen
gehort.

Bei mehr als einer Metallkomponente kann sich eventuell eine Komponente negativ auf die

Trennung der anderen Komponenten auswirken. Zu nennen sei hier die negative Wirkung des
Cr bei Cu-Cr-Katalysatoren. Bei hohem Cr-Gehalt muss der Cu-Gehalt niedrig sein, und um-

92



gekehrt, um eine effektive Trennung zu gewéhrleisten. In beiden Féllen muss der P-Gehalt
niedrig sein. Durch solche Metallkombinationen kann die untere Grenze des Metallgehalts fiir
eine wirtschaftliche Wiederaufbereitung steigen.

6.3.2.5 Einfluss der Verunreinigung in verbrauchten Katalysatoren auf die
Wiederaufbereitung

Verbrauchte Katalysatoren konnen verschiedene Verunreinigungen enthalten, die die Wieder-
aufbereitung erschweren. Sie miissen dann durch eine Vorbehandlung beseitigt werden. Zu
diesen Verunreinigungen gehoren Feuchtigkeit und Koks an den Katalysatoren. Andere Ver-
unreinigungen erfordern spezielle Behandlungsmethoden, wie P, As und S. Weitere Verun-
reinigungen lassen sich aber auch durch eine Vorbehandlung nicht entfernen und erfordern
spezielle Wiederaufbereitungsverfahren, wie z.B. die schwer zu trennenden Metalle Sn, Pb
und Cu.

Durch die Verunreinigungen kénnen die Wiederaufbereitungskosten erheblich steigen, so
dass die untere Grenze des Metallgehalts fiir eine wirtschaftliche Wiederaufbereitung nach
oben verschoben wird.

6.3.2.6 Einfluss der anfallenden Menge des verbrauchten Katalysators auf die
Wiederaufbereitung

Je grofer die anfallende Katalysatormenge ein und derselbe Art ist, desto wirtschaftlicher ist
es, den Katalysator wieder aufzubereiten. Dies ist vor allem bei periodisch anfallenden Kata-
lysatoren der Fall. Dadurch konnen spezielle Anlagen zur Verfligung gestellt werden. Das
beste Beispiel dafiir bieten die Katalysatoren des Hydrotreating, die {iberwiegend wieder auf-
bereitet werden. Sie fallen in groBeren Mengen an und sind oft einheitlich in ihrer Zusam-
mensetzung.

Sind die anfallenden Mengen eines bestimmten Katalysator gering, so gilt dies als ein Nach-
teil. Der verbrauchte Katalysator kann eventuell nicht mit anderen verbrauchten Katalysatoren
oder mit anderen fiir das Recycling vorgesehen Werkstoffen vermischt werden. In diesem Fall
muss die Katalysatormenge mindestens der Menge einer Charge entsprechen, oder sie muss
deponiert werden, bis geniigend dhnliche Werkstoffe fiir die Wiederaufbereitung angesam-
melt werden. Als Beispiel seien hier die Eisenkatalysatoren genannt. Wiederaufbereitungs-
unternehmen verlangen bei Eisenkatalysatoren wegen des geringen Werts des verbrauchten
Katalysators und der vorbereitenden Maf3nahmen in der Regel eine Mindestabnahmemenge,
die meistens bei 20 t liegt.

Auch der Entwicklungsstand des Recycling des jeweiligen Metalls hat einen Einfluss auf die
Wiederaufbereitung eines Katalysators. Bei groflerer Recycling-Menge und -Rate eines
bestimmten Metalls stehen ausgereifte Techniken zur Verfiigung. AuBSerdem kann man den
Nichtedelmetallkatalysator konventionellen Recycling-Prozessen zufiihren, wenn dies die
Zusammensetzung zuldsst. Zu erwdhnen sind hier Kupfer und Nickel, die eine entwickelte
Recycling-Wirtschaft aufweisen.

6.3.2.7 Stand der Wiederaufbereitung von Nichtedelmetallkatalysatoren

Der Stand der Wiederaufbereitung wird heute durch mehrere Faktoren bestimmt, die sich teil-
weise gegenseitig beeinflussen:
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Metallpreise: Die sinkenden Preise der Nichtedelmetalle in den letzten Jahren geben der
Wiederaufbereitung keinen neuen Auftrieb.

Umweltaspekte: Die Verknappung der Deponieplétze und die steigenden Deponiekosten
in den letzten Jahren machen die Wiederaufbereitung attraktiver. Hinzu kommt die Ver-
schirfung der Umweltgesetze, die eine Verwertung der Katalysatoren bei wirtschaftlicher
Zumutbarkeit verlangen.

Effektivere Technologien: Gute Fortschritte wurden in der Wiederaufbereitungstechnik
gemacht. Zusammen mit einer Reihe von inzwischen verbesserten und optimierten Tech-
nologien stehen neuere Verfahren zur Verfligung, die in der Lage sind, auch Metalle mit
geringeren Gehalten und heterogener Zusammensetzung wiederzugewinnen.

Katalysatorwiederaufbereitungs-Wirtschaft: Eine gut entwickelte und effektiv arbeitende
Katalysatorwiederaufbereitungs-Wirtschaft bietet eine Reihe von Diensten an, die von
dem Transport des Katalysators bis zur Aufbereitung und Entsorgung der Reststoffe
reicht.

Die genannten Faktoren fiihren dazu, dass der Stand der Wiederaufbereitung von Nichtedel-
metallen von einem Katalysator zum anderen sehr unterschiedlich ist. Er ist aber auch von
einem Unternehmen zum anderen verschieden. Da in vielen Fallen die Wiederaufbereitung
die Kosten nicht deckt, hangt es davon ab, ob der Anlagenbetreiber die zusitzlichen Kosten
auf sich nehmen will. Der Zeitpunkt der Betrachtung spielt dabei eine wichtige Rolle, da die
Metallpreise fluktuieren.

Es sollen im Folgenden einige Beispiele im Zusammenhang mit den Prozessen genannt wer-
den, um einen Eindruck vom Stand der Wiederaufbereitung zu vermitteln:

Die Vanadiumpentoxid-Katalysatoren aus der Schwefelsdure-Herstellung werden in der
Regel nicht wieder aufbereitet, da der Vanadium-Gehalt in dem verbrauchten Katalysator
mit 2 bis 3 Gew.-% - gegentiber 4 bis 9 Gew.-%- beim neuen Katalysator relativ gering
ist. AuBBerdem ist er durch saure Bestandteile und eventuell Arsen verunreinigt ist (siche
auch [51]). Jedoch wird aus der Wiederaufbereitungswirtschaft dariiber berichtet, dass
diese Katalysatoren unter Umstédnden wieder aufbereitet werden. Der verbrauchte Kata-
lysator wird vor der Aufbringung auf Deponien in einen Zement- oder Glasmantel abge-
kapselt, um ein Auslaugen der Schwermetalle zu vermeiden.

Verbrauchte Vanadiumpentoxid-Katalysatoren aus der Maleinsdureanhydrid- und Phthal-
sdureanhydrid-Herstellung werden regelmiBig wieder aufbereitet. Sie weisen einen hohe-
ren Metallgehalt auf [51].

Wolfram-Katalysatoren werden nur teilweise wieder aufbereitet. In den meisten Féllen ist
der Metallgehalt nicht ausreichend, um die Kosten zu decken.

Die Eisenoxid-Katalysatoren aus der Ammoniak-Synthese werden in der Regel im Hoch-
ofen wieder aufbereitet, da der Metallgehalt hoch ist (siehe z.B. [36]). Ahnliches gilt fiir

andere Eisen-Katalysatoren mit Metallgehalten iiber 30%, wie Eisenoxid-Katalysatoren.

Eisenhydroxid-Katalysatoren fiir die Entschwefelung von Erdgas werden in der Regel im
Hochofen wieder aufbereitet.
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Eisenoxid-Katalysatoren zur Herstellung von Styrol werden wegen des hohen Metall-
gehalts in der Regel im Hochofen wieder aufbereitet.

Die Nichtedelmetallkatalysatoren der SCR-Prozesse (liberwiegend V-, W- und Mo-Kata-
lysatoren) werden bis heute wegen der grofleren Verunreinigungen in den verbrauchten
Katalysatoren und den relativ geringen Mengen an Metallen kaum wieder aufbereitet.

Die Katalysatoren des Hydrotreating und Hydrocracking in der Erdélverarbeitung (aktive
Komponenten: Mo, Co, Ni und W) werden in der Regel wieder aufbereitet. Sie fallen in
grofleren Mengen in einheitlicher Zusammensetzung an. Auflerdem sind die Metallgehalte
relativ hoch. In vielen Féllen werden sie von den Katalysatorherstellern zuriickgenommen.

Ni-Katalysatoren aus der Hydrierung von Speisedlen werden wieder aufbereitet. Sie ent-
halten in der Regel mehr als 10% Metallgehalt (sieh z.B. [175]).

Ni-Katalysatoren fiir die Umwandlung von Aldehyden in Alkohole werden wieder aufbe-
reitet.

Raney-Ni-Katalysatoren werden grundsitzlich wieder aufbereitet. Folgende Prozesse sind
davon betroffen: Herstellung von Hexamethylendiamin aus 1,6-Hexandiol, Herstellung
von D-Sorbit aus Glucose, Herstellung von Cyclohexan aus Benzol, Herstellung von 1,4-

Butandiol aus Formaldehyd und Acetylen sowie Herstellung von Toluylendiisocyanat aus
Toluol.

Die Ni-Katalysatoren fiir die Herstellung von Synthesegas (Primérreformer, Sekundér-
reformer, Methanisierungsstufe) werden in der Regel wieder aufbereitet.

Die Ni-Katalysatoren zur Herstellung von Anilin aus Nitrobenzol werden wieder auf-
bereitet.

Kupferchlorid-Katalysatoren aus der Oxychlorierung und der Herstellung von Tetrachlor-
ethylen werden wegen der groBeren Verunreinigungen, vor allem an Chlorverbindungen,
oft nicht wieder aufbereitet. Kupferchlorid-Losungen werden nur teilweise in Kupfersulfat
und Salzsdure umgesetzt.

Cu-Zn-Katalysatoren fiir die Methanol-Synthese werden wieder aufbereitet, da sie einen
hoheren Metallgehalt aufweisen.

Cu-Zn-Katalysatoren fiir die CO-Niedertemperaturkonvertierung werden oft wieder auf-
bereitet (siehe z.B. [36]).

Zn-Katalysatoren zur Herstellung von Caprolactam aus Cyclohexan, zur Herstellung von
Methanol, zur Entschwefelung von Erdgas und zur Herstellung von Methylethylketon aus
sec.-Butanol werden wieder aufbereitet, da Zn mit geringerem Aufwand zuriickgewonnen
werden kann.

Aus dieser Darstellung kann man folgende Schlussfolgerungen hinsichtlich der Zusammen-
setzung der Katalysatoren ziehen:

Co-Katalysatoren werden in der Regel wieder aufbereitet.
Cu-Katalysatoren werden iiberwiegend wieder aufbereitet.
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e Cu-Cr-Katalysatoren werden in vielen Fallen wegen der schwierigen Trennung nicht wie-
der aufbereitet.

Fe-Katalysatoren werden bei hohen Metallgehalten (liber 30%) wieder aufbereitet.
Mo-Katalysatoren werden nur teilweise wieder aufbereitet.

Ni-Katalysatoren werden iiberwiegend wieder aufbereitet.

V-Katalysatoren werden nur teilweise wieder aufbereitet.

Von den Seltenerdmetallen wird nur Lanthan zuriickgewonnen.

W-Katalysatoren werden nur teilweise wieder aufbereitet.

Zn-Katalysatoren werden in der Regel wieder aufbereitet.

Aus der Wiederaufbereitungswirtschaft wird berichtet, dass mehrere tausend Tonnen von
Nichtedelmetallkatalysatoren pro Jahr in deutschen und 6sterreichischen Unternehmen
aufbereitet werden.

Ansitze fir die Riicknahme der verbrauchten Katalysatoren zum Zwecke der Wiederaufbe-
reitung sind auch bei bestimmten Nichtedelmetallkatalysatoren zu beobachten (siehe [162]).

Die “European Catalysts Manufacturers Association” beschreibt in einem Leitfaden die Mog-
lichkeiten des Verbleibs von verbrauchten Katalysatoren [119]. Die Hinweise gelten vor al-
lem fiir Nichtedelmetallkatalysatoren.

6.3.3 Verbleib von Zeolithen und Saure-Basen-Katalysatoren

Verbrauchte Zeolithe aus dem katalytischen Kracken werden in-situ regeneriert, bis sie irre-
versibel deaktiv sind. Eine Wiederaufbereitung ist nicht gebrduchlich, da in vielen Fillen die
Poren verstopft sind. AuBBerdem ist ihr Wert im Vergleich zu den Metallkatalysatoren gering.
Eine Wiederaufbereitung von Zeolith-Katalysatoren wird nur praktiziert, wenn sie in groBeren
Mengen mit Edelmetallen dotiert sind. In diesem Falle werden sie analog zur Aufbereitung
von Edelmetallkatalysatoren behandelt.

Ein Teil der verbrauchten Zeolithe wird in eigenen Anlagen fiir andere Einsatzstoffe bzw.
unter moderaten Betriebsbedingungen eingesetzt. Ein weiterer Teil wird flir ahnliche Zwecke
an Fremdverbraucher verkauft.

Zu den Zeolith-Katalysatoren werden in vielen Fallen Metalle im ppm-Bereich (bis 10 000
ppm) zugesetzt. Die Metallverunreinigungen durch den Prozess konnen jedoch beim kataly-
tischen Kracken hoher liegen. Beispiele fiir die Mengen einiger Metalle aus dem Erdol in den
verbrauchten Zeolithen des katalytischen Krackens werden in Tabelle 78 dargestellt (siche
auch [76]).

Tabelle 78: Metallverunreinigungen aus dem Rohdl in den verbrauchten Zeolith-Katalysatoren [161]

Metall Menge
[Gew.-%]
Ni 0,021 - 1,400
A% 0,031 - 0,700
Cr 0,0005 - 0,0678
Ti 0,0171 - 1,250
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Zeolithe, die mit Schwermetallen stark belastet sind, eignen sich nicht fiir die oben genannten
Anwendungen. Die obere Grenze hierfiir liegt bei 2200 ppm. Die CEFIC hat diesen Anteil fiir
1990 mit 5% geschatzt [38].

In Deutschland werden die Zeolith-Katalysatoren aus dem katalytischen Kracken in vielen
Féllen durch den Katalysatorhersteller zuriickgenommen und entsorgt.

Man hat in den letzten Jahren nach Verwertungsmoglichkeiten fiir die verbrauchten Zeolithe
gesucht, um das Deponieren von relativ groBen Mengen zu vermeiden. In den 80er und 90er
Jahren wurden wesentliche Teile der Zeolith-Katalysatoren aus deutschen Erdolraffinerien im
Stralen- und Dammbau verwendet. Heute wird der grofite Teil der verbrauchten Zeolithe in
Zementwerken verbrannt. Die in deutschen Zementwerken verbrannte Menge wird auf 3 000
t/a geschatzt. Der Rest wird in anderen EU-Landern analog verwertet. Die hohen Temperatu-
ren sorgen dafiir, dass die Verunreinigungen verbrannt werden. Die Schwermetalle in den
Zeolithen werden im Klinker eingebunden. In der Zementindustrie ist der Einsatz von Zeoli-
then moglich, da Aluminiumsilikate im Klinker gebraucht werden. Allerdings miissen die
Anforderungen an die Zusammensetzung des Klinkers erfiillt werden. 1-2% Zeolithe und &hn-
liche Zusatzstoffe konnen zugegeben werden (vgl. auch [64], [38]). In einer internen Studie
der wichtigsten Zeolith-Hersteller in Europa wurden die Umweltaspekte der Verbrennung
von Zeolithen in Zementwerken untersucht. Die Studie zeigt, dass die in den Zeolithen vor-
handenen Schwermetalle im Klinker eingebunden und aus dem Zement nicht ausgewaschen
werden.

Die Verwendung von Zeolithen in der Zementindustrie wird auch in den USA [161] und
Japan praktiziert [79]. In den USA werden jéhrlich ca. 60 000 t auf diese Weise verwertet.
Dies entspricht ca. einem Viertel des Gesamtverbrauchs. Die Kosten liegen bei 200 US $ pro
Tonne [153]. Der Gehalt von Ni und Mo darf 0,3% nicht iibersteigen. Sie werden teilweise
mit Al,Os-Tragermaterial vermischt.

Weitere Moglichkeiten der Verwertung von verbrauchten Zeolithen werden diskutiert bzw.
realisiert:

e Zeolithe werden auch als Zusatzstoffe fiir den Stralenbau verwendet. Untersuchungen
hierzu wurden Ende der 80er Jahre durchgefiihrt [38].

e Es wurde vorgeschlagen, dass Zeolith-Katalysatoren nach einer Reinigung als Adsorbiens
verwendet werden.

e Die Verwertung von verbrauchten Zeolith-Katalysatoren in der Herstellung von Ziegel-
steinen wurde vorgeschlagen und auf seine Eignung in Deutschland untersucht [38]. Kon-
krete Anwendungen sind nicht bekannt geworden.

e Bestrebungen sind im Gange, die aus dem Erddl stammenden Schwermetalle aus den Zeo-
lithen zu entfernen, um bei der Suche nach weiteren Verwertungsmdglichkeiten frei zu
sein [161].

6.3.4 Verbleib der Mineralsaurekatalysatoren

Wie in Kap. 5.1.1 erwéhnt, stellen die Mineralsdurekatalysatoren mengenméfig den groften
Anteil der Katalysatoren dar und werden hauptsichlich in Raffinerieprozessen eingesetzt. Die
wichtigsten Saurekatalysatoren sind: HoSO4, HPO4und HF.
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Die verbrauchten Mineralsduren sind stark verunreinigt. Jedoch ist dies kein typisches Kataly-
satorproblem, da in der chemischen Industrie groere Mengen Abfallsduren mit verschiede-
nem Grad der Verunreinigung anfallen. Auch konnen die Abfallsduren aus der chemischen In-
dustrie, analog zu den Mineralsdurekatalysatoren, Schwermetalle enthalten. Die verbrauchten

Mineralséurekatalysatoren werden daher genauso wie die Abfallsdure aufgearbeitet (siehe
Kap. 7.2.2).

Riickstdnde aus der Regenerierung, die Schwermetalle enthalten kdnnen, werden deponiert.
Eine Riickgewinnung der Schwermetalle ist wegen ihres geringen Anteils und der hetero-
genen Zusammensetzung nicht wirtschaftlich und wird nicht praktiziert.

In groBeren Erdolraffinerien geht der Trend dahin, die Schwefelsdure vor Ort zu regenerieren
bzw. aufzuarbeiten. Dadurch vermeidet man den Transport der Mineralsdure und kann damit
das Risikopotenzial reduzieren. Bei HF ist die Menge viel kleiner jedoch sind die Sicherheits-
malBnahmen fiir den Transport wesentlich aufwendiger.

Frither war es iiblich, die verbrauchten Mineralsduren zu neutralisieren und zu beseitigen.
Dies ist heute auf Grund der Anderung Umweltgesetze und der steigenden Deponiekosten
kaum noch méglich. Auch andere Losungen wie die Verwendung von Schwefelsiure bei der
Herstellung von Diingemitteln, die frither in den USA praktiziert wurde, werden heute aus
gesundheitlichen Griinden nicht mehr verwirklicht.

Ein spezielles Problem der Verwendung von HF in Alkylierungsprozessen ist die Entfernung
von Fluoriden aus dem Produkt. Dies wird meistens mit Aktiv-Aluminiumoxid gemacht. Da-
bei bildet sich ein Gemisch aus AlF; und Al,Os. Da beide keine toxischen Feststoffe sind,
werden sie deponiert. In den USA wird von ihrer Verwendung in der Aluminium-Herstellung
berichtet (siche [61]).

6.4 Konkurrenzsituation zwischen Wiederaufbereitung, Verwertung und
Beseitigung

Entscheidend fiir die Konkurrenzsituation zwischen den verschiedenen Moglichkeiten des
Verbleibs von Katalysatoren sind die wirtschaftlichen Kriterien. Die gesetzlichen Regelungen
stellen dabei die Rahmenbedingungen dar.

Zunachst konkurriert die Regenerierung mit dem Austausch des Katalysators, wenn der Kata-
lysator reversibel deaktiv ist. Allerdings ist hier noch zu beriicksichtigen, dass regenerierte
Katalysatoren nicht immer die gleiche Aktivitat aufweisen wie neue. In den meisten Fillen
erlangt der regenerierte Katalysator 50 bis 90% der Aktivitdt des neuen Katalysators. Die
Regenerierungskosten kdnnen in der Erd6lverarbeitung je nach Katalysator zwischen 1 225
und 3 600 US $ pro Tonne liegen [153]. Ahnliche Zahlen gelten auch fiir die chemische In-
dustrie. Ein neuer Nichtedelmetallkatalysator ist wesentlich teuerer und kann zwischen 5 000
und 15 000 US § pro Tonne kosten. Eine solche Entscheidung hangt damit von der Rege-
nerierbarkeit des Katalysators, der Aktivitat nach der Regenerierung und den Regenerie-
rungskosten ab.

Die Wiederaufbereitung von Edelmetallkatalysatoren ist konkurrenzlos, obwohl die Wieder-
aufbereitung 2 900 bis 6 000 US $ pro Tonne kosten kann.
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Die Wiederaufbereitung von Nichtedelmetallkatalysatoren kann fiir westeuropéische Ver-
héltnisse zwischen 500 und 1000 US §$ liegen [162]. Nimmt man die obere Grenze und ein
Metallgehalt von 20% an, wire eine Wiederaufbereitung bei einem Metallpreis von 5 000 US
$ pro Tonne attraktiv.

Die Beseitigung ist wesentlich billiger. Die Deponiekosten liegen heute in Deutschland je
nach Art der Deponie zwischen 200 und 600 DM. Die Kosten fiir die Beseitigung von Ver-
unreinigungen bzw. zur Vorbereitung fiir die Deponie, wie z.B. Neutralisation, Abkapselung
usw., sind darin nicht enthalten. Diese Kosten kdnnen zwei- bis dreimal héher als die Depo-
niekosten sein. Damit konnen die Beseitigungskosten fiir verbrauchte Katalysatoren zwischen
600 und 2 000 DM liegen.

Die Deponiekosten und die Anforderungen an den deponierten Abfall sind von einem Land
zum anderen sehr unterschiedlich. Cliffort gibt fiir Deponiekosten in den USA 1996 50 bis
350 US $ pro Tonne und fiir die Verbrennung von Zeolithen in Zementwerken 100 bis 200
US $ pro Tonne an. Die heutigen Preise fiir die USA diirften nach der Anderung der gesetz-
lichen Regelungen fiir den Umgang mit verbrauchten Katalysatoren hoher liegen. Auflerdem
bertiicksichtigen sie nicht das Risiko der Haftung bei zukiinftigen Umweltschaden, die der
Abfallerzeuger tragt (siche Kap. 6.5). In Europa liegen die Deponiekosten hoher als in den
USA.

Es ist daher zu erwarten, dass die Kostenschere zwischen Wiederaufbereitung bzw. Wieder-
verwendung auf der einen Seite und der Beseitigung auf der anderen Seite kleiner wird.

In anderen Wirtschaftsregionen ist die Entwicklung dhnlich. Omori und Kuroda [79] berich-
teten liber den Stand des Recycling in Japan im Jahre 1992. Danach wurden 40% der anfal-
lenden Katalysatoren recycelt. Von den Edelmetallen sind es 80%, von den Seltenerdmetallen
50% und von den restlichen 30%.

Die Integration von Umweltzielen in das Gesamtzielsystem eines Unternehmens konnte dazu
fiihren, dass mehr Metallkatalysatoren wieder aufbereitet werden. Diese konnten in Teilziele
gebrochen werden, die sich beispielsweise auf einzelne Katalysatoren beziehen. Bei einer Ge-
geniiberstellung von Wiederaufbereitung und Beseitigung, beinhaltet die Beseitigung dann
nicht nur die Deponiekosten, sondern auch den Verlust des Katalysatormaterials aus dem
Wirtschaftskreislauf und die Risiken der Umweltbelastung. Die Alternative ,,Wiederaufberei-
tung* beinhaltet die Kosten und die damit verbundenen Umweltbelastungen, wie Abfille,
Abwisser, Emissionen , Energieverbrauch usw.

6.5 Stand der gesetzlichen Rahmenbedingungen hinsichtlich des
Verbleibs von Katalysatoren

Die gesetzlichen Regelungen in Deutschland (vor allem das Kreislaufwirtschafts- und Abfall-
gesetz) verlangen die Verringerung der Umweltauswirkungen und stellen eine Handlungs-
hierarchie fiir den Umgang mit Abféllen und Reststoffen auf: Vermeidung, Verwertung und
Beseitigung. Dies gilt auch fiir die Handhabung von Katalysatoren. Zusétzlich verlangt die
Richtlinie 96/61/EG vom 24. September 1996 zur integrierten Vermeidung und Verminde-
rung von Umweltverschmutzung eine ganzheitliche Betrachtungsweise, um das Verlagern
von Umweltbelastungen von einem Medium ins andere zu vermeiden. Diese Richtlinie bildet
ebenfalls eine Grundlage fiir die Kreislauffiihrung von Katalysatoren.
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Die Verwertungspflicht besteht, wenn die Verwertung technisch méglich und wirtschaftlich
zumutbar ist. Die Verwertung muss also durchgefiihrt werden, wenn die Verwertungskosten
in ,,zumutbarer Weise* die der Beseitigung tiberschreiten.

Nach dem Kreislaufwirtschaftsgesetz liegt die Verantwortung fiir die Verwertung und die
Beseitigung der gebrauchten Katalysatoren bei dem Chemieunternehmen. Es ist fiir die Ein-
haltung der Handlungshierarchie verantwortlich und kann seine Verantwortung nicht an ein
Entsorgungsunternehmen abgeben. Daher muss sich das Chemieunternehmen fiir die Verwer-
tung oder Beseitigung entscheiden. ,,Der Abfallerzeuger hat den Nachweis tiber die Zuléssig-
keit der vorgesehenen Entsorgung besonders iiberwachungsbediirftiger Abfille durch einen
Entsorgungsnachweis zu fiihren* (Verordnung tiber Verwertungs- und Beseitigungsnach-
weise, Nachweisverordnung — NachwV, vom 10. September 1996). Entscheidet er sich fiir die
Beseitigung, miissen die Uberwachungsbehdrden nachweisen, dass die Verwertung umwelt-
freundlicher ist.

Nach der TA Abfall vom 12. Mirz 1991 werden Katalysatoren der Gruppe ,,Abfille aus Um-
wandlungs- und Syntheseprozessen‘ zugeordnet und mit der Nummer 595 versehen. Sie wer-
den auBerdem im Katalog der besonders tiberwachungsbediirftigen Abfille mit der Nummer
59507 aufgefiihrt. Nach §41 des Kreislaufwirtschafts- und Abfallgesetzes vom Oktober 1996
sind besonders iiberwachungsbediirftige Abfélle diejenigen Abfille, ,,die nach Art, Beschaf-
fenheit oder Menge in besonderem Maf}e gesundheits-, luft- oder wassergefahrdend, explo-
sibel oder brennbar sind oder Erreger iibertragbarer Krankheiten enthalten oder hervorbringen
konnen“. Sie unterliegen zusatzlichen Anforderungen. Dabei unterscheidet das Gesetz
zwischen besonders iiberwachungsbediirftigen Abfillen zur Verwertung und besonders iiber-
wachungsbediirftigen Abfillen zur Beseitigung. Besonders tiberwachungsbediirftige Abfille
werden in der ,,Verordnung zur Bestimmung von besonders iiberwachungsbediirftigen
Abfillen” vom 10. September 1996 mit Hilfe eines sechsstelligen Abfallschliissels
gekennzeichnet.

In der ,,Verordnung zur Einfiihrung des Europdischen Abfallkatalogs EAK-Verordnung -
AKYV vom 13. September 1996 wurde der Européische Abfallkatalog zur alleinigen Grund-
lage fiir die Kennzeichnung von Abfillen nach einer Ubergangsfrist bis zum 31.12.1998
erklart. Diese werden in der ,,Anlage: Verzeichnis der iiberwachungsbediirftigen Abfille zur
Verwertung* zur ,,Bestimmungsverordnung iiberwachungsbediirftige Abfille zur Verwertung
- BestiiVAbfV vom 10. September 1996 aufgefiihrt. Danach werden folgende Arten von
Katalysatoren als ,,liberwachungsbediirftige Abfille zur Verwertung® genannt:

e verbrauchte Katalysatoren der Olraffination, Erdgasreinigung und Kohlepyrolyse,

e Abfille aus der Herstellung, Anwendung und Regeneration von Katalysatoren,

e verbrauchte Katalysatoren aus Prozessen zur Herstellung von organischen Grundchemi-
kalien, von Kunststoffen, synthetischen Gummi- und Kunstfasern, von organischen Farb-
stoffen und Pigmenten, von organischen Pestiziden, von Pharmazeutika, von Fetten,
Schmiermitteln, Seifen, Waschmitteln, Desinfektionsmitteln und Kérperpflegemitteln und
von Feinchemikalien sowie

e verbrauchte Katalysatoren, z. B. aus der NO4-Wasche.

Die Abgrenzung zwischen Verwertung und Beseitigung ist in vielen Fillen nicht einfach
(siehe hier z.B. [146]). Im Falle der verbrauchten Katalysatoren gilt dies z.B. fiir die Unter-
bringung von verbrauchten Katalysatoren im Bergversatz und die Verbrennung von Zeolithen
in Zementwerken (siehe auch Kap. 6.2.3).
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Die Vermeidung des Verlagerns von Umweltbelastungen von einem Medium in ein anderes
nach Richtlinie 96/61/EG verlangt, dass jeder einzelne Fall {iberpriift werden muss. Mit den
Wiederaufbereitungsverfahren entstehen fast immer wieder Emissionen, belastete Abwisser
und Riickstinde. Sie konnen teilweise mit konventionellen Verfahren vermieden oder verrin-
gert werden. Ein bilanzieller Vergleich der alternativen Verfahren ist gegebenenfalls not-
wendig.

Im Inland gelten die verschiedenen Richtlinien und Verordnungen zum Transport von Gefahr-
gut. Fiir den Transport von Abfillen aus der EU und innerhalb der EU gilt die EG-Verord-
nung 259/93 und ihre Anderungen. Sie gilt auch fiir verbrauchte Katalysatoren und legt den
grenziiberschreitenden Transport fest. Danach werden Genehmigungen von allen betroffenen
Landern fir den Transport und die Aufbringung auf Deponien benétigt. Lehnt das importie-
rende Land die Annahme der Abfille ab, muss das exportierende Land sie zuriicknehmen.
AuBerdem sind Transporte von Abféllen in und aus Léndern, die das Baseler Abkommen vom
22.3.1989 zur Regelung des Abfallexports nicht unterzeichnet haben, untersagt.

Fiir den Transport von verbrauchten Katalysatoren tiber Landesgrenzen hinweg ist auch der
Beschluss des OECD-Rates Nr. C(92)39 vom 30.3.1992 von Bedeutung. Danach werden die
Abfille, die grenziiberschreitend transportiert werden sollen, in drei Kategorien unterteilt:
griin, gelb und rot. Die griine Liste enthdlt Abfille, die normalen Kontrollen unterliegen. Die
gelbe Liste enthdlt Abfalle die Gefahrstoffe enthalten oder Eigenschaften von Gefahrstoffen
aufweisen. Eine Anmeldung des Transports ist notwendig. Der Transport kann nur dann erfol-
gen, wenn innerhalb von 30 Tagen kein Widerspruch seitens der zustédndigen Behorden vor-
liegt. Die rote Liste enthdlt Abfille, die die gleichen Eigenschaften wie die der gelben Liste
aufweisen. Eine Anmeldung des Transportes ist auch hier notwendig. Zusétzlich miissen
jedoch schriftliche Einwilligungen von allen betroffenen Behdrden vorliegen.

Zur griinen Liste gehoren die verbrauchten Katalysatoren aus dem katalytischen Kracken (GC
050), die Edelmetallkatalysatoren mit Metallen der Platin-Gruppe sowie Au und Ag, die
Nichtedelmetallkatalysatoren der Ubergangsmetalle, wie z.B. Ni, Cu, Co, und schlie3lich die
Seltenerdmetalle, vor allem La (GC 060). [162] (vgl. auch [54]).

Innerhalb der EU sind verschiedene gesetzliche Regelungen fiir die Entsorgung von Abfallen
vorhanden. Dies fiihrt zu verschiedenen Kosten der Beseitigung auch von verbrauchten Kata-
lysatoren und zum Export in die "billigeren" Landern, d.h. in die Linder mit weniger scharfen
gesetzlichen Regelungen.
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7 Verfahren der Regenerierung und Wiederaufbereitung von
Katalysatoren

7.1 Verfahren der Regenerierung von Katalysatoren

Regenerierung eines Katalysators heifit die Wiedererlangung seiner Aktivitat durch physi-
kalische oder chemische Behandlung. Der Begriff Regenerierung wird im Sinne der Reakti-
vierung verwendet. Dies ist nur fiir reversibel deaktivierte Katalysatoren moglich. Dabei ist
die Regenerierung nur fiir eine begrenzte Anzahl von Katalysatoren mdglich. Nach einer An-
zahl von Zyklen wird der Katalysator irreversibel deaktiv und kann nicht mehr in seiner alten
Form regeneriert werden. (siche Kap. 6).

Das Regenerieren von Katalysatoren fiihrt nicht immer zu der urspriinglichen Aktivitit. Man
nimmt dies in Kauf, um die Kosten zu reduzieren. Als Richtwert fiir das Raffineriewesen gilt,
dass Katalysatoren mehr als 75% ihrer Aktivitit zuriickerlangen sollen [92].

Die fiir viele metallische Katalysatoren notwendige Reduktion bzw. Sulfidierung fallt nicht
unter diesen Begriff, da sie unerlésslich sind, um einen Teil der Katalysatoren vor dem Ein-
satz zu aktivieren.

Die homogenen Katalysatoren werden in vielen Féllen von den Produkten abgetrennt und re-
generiert, wenn die Aktivitat des abgetrennten Katalysators nicht mehr ausreichend ist. Fiir
die Regenerierung verwendet man oft chemische oder kombinierte chemisch-physikalische
Verfahren. Beispiele hierzu sind die Regenerierung der Rh-Katalysatoren in der Oxo-Syn-
these.

Auch hat sich die Regenerierung von heterogenen Katalysatoren, vor allem in Prozessen der
Erdolverarbeitung, durchgesetzt. Hauptséchlich werden Koks, Kohlenwasserstoffe und
Schwefel von den Katalysatoren entfernt. In erster Linien handelt es sich um Ni-Mo-, Co-Mo-
Katalysatoren sowie Pt-, und Pd-Katalysatoren. Katalysatoren, bei denen die Poren mit Metal-
len verstopft sind, konnen nicht regeneriert werden. Auch eine hohere Belastung der Kataly-
satoren durch Katalysatorgifte wire ein Grund von einer Regenerierung abzusehen. Bei Kata-
lysatoren der Erddlverarbeitung liegen die Grenzen bei 2% fiir Arsen-, Blei-, Vanadium- oder
Silizium-Verbindungen [164]. Zur Regenerierung gehoren auch die Bestrebungen, die Disper-
sion des Metalls auf dem Tragermaterial durch spezielle Verfahren wieder herzustellen (siche
hierzu z.B. [160]).

Eine Anzahl von Verfahren wurden fiir die Regenerierung entwickelt, die folgendermallen
eingeteilt werden konnen:

1. In-situ-Regenerierung,

2. kontinuierliche Regenerierung in einer dem Prozess angeschlossenen Regenerierungsstufe
und

3. Ex-situ-Regenerierung.

Diese Verfahren werden in den nédchsten Unterkapiteln behandelt.

7.1.1 In-situ-Regenerierung

Die In-situ-Regenerierung umfasst alle kontinuierlichen und diskontinuierlichen Verfahren,
bei denen der Katalysator in der katalytischen Prozessstufe selbst regeneriert wird. Sie eignen
sich gut fiir Festbettreaktoren. Man unterscheidet dabei drei Verfahrensvarianten:
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1. Kontinuierliche Regenerierung: Mit den Einsatzstoffen werden kontinuierlich die fiir die
Regenerierung notwendigen Stoffe eingefiihrt. Ein Beispiel hierzu ist die Regenerierung
des Pt/Al,O3-Katalysator im katalytischen Reforming durch Verbrennung des Kokses und
Oxychlorierung nach dem CCR-Verfahren von UOP [109], [59]. Wasserdampf und chlo-
rierte Kohlenwasserstoffe werden kontinuierlich in kleinen Mengen zugegeben, um den
Katalysatortriger, das Aluminiumoxid, parziell zu chlorieren. Dadurch wird die Leis-
tungsfahigkeit des Katalysators gesteigert. Ein zweites Beispiel ist die Zugabe von klei-
neren Mengen Sauerstoff zu dem Einsatzstrom beim katalytischen Kracken, um wahrend
des Betriebes den Koks zu verbrennen [47].

2. Semiregenerative Verfahren: Die Anlage wird auller Betrieb genommen und der Kataly-
sator in-situ regeneriert. Ein Beispiel hierzu ist die Verbrennung von Koks und die Wie-
derherstellung der Dispersion der metallischen Phase durch Zugabe von Sauerstoff bei
hohen Temperaturen. Dieses Verfahren wird ebenfalls beim katalytischen Reforming von
UQP eingesetzt, von dem weltweit 600 Anlagen lizenziert wurden [109]. Der Zyklus fiir
die Regenerierung betréigt beispielsweise beim katalytischen Reforming ein Jahr. Nach
sieben Zyklen wird der Katalysator ausgetauscht [78]. Dieses Verfahren wird auch in an-
deren Prozessen eingesetzt, z.B. fiir die Regenerierung eines aciden Katalysators zur Her-
stellung von n-Buten aus i-Buten [83].

3. Zyklische Verfahren: Bei diesen Verfahren miissen mindestens zwei Festbettreaktoren
parallel geschaltet sein. Ein Reaktor kann in situ regeneriert werden, wihrend die anderen
in Betrieb bleiben. Das Verfahren wird oft zur Verbrennung von Koks auf Edelmetall-
und Oxidkatalysatoren durch Zugabe von Sauerstoff bei hoheren Temperaturen verwen-
det.

Die In-situ-Regenerierung wird oft fiir das katalytische Reforming im Festbett eingesetzt, da
der Katalysator kaum durch Schwefel verunreinigt ist, so dass keine Emissionen durch die
Regenerierung entstehen. In Deutschland werden Festbett-Reforming-Prozesse kaum noch
eingesetzt.

7.1.2 Kontinuierliche Regenerierung im Prozess

Die kontinuierliche Regenerierung im Prozess erfordert einen kontinuierlichen oder diskon-
tinuierlichen Austausch des Katalysators. Dieses Verfahren ist fiir Wirbelschicht-, Suspen-
sions-, Blasensaurereaktoren usw. geeignet, aber nicht fiir Festbettreaktoren.

Nach diesem Verfahren wird ein Teil des Katalysators kontinuierlich oder in bestimmten Ab-
standen diskontinuierlich ausgeschleust und durch neue Katalysatorteile ersetzt. Die ausge-
schleusten Katalysatorteile werden auB3erhalb der katalytischen Prozessstufe, jedoch im Pro-
zess, regeneriert und in die katalytische Prozessstufen zuriickgefiihrt.

Die Regenerierung des Zeolith-Katalysators des katalytischen Krackens basiert auf diesem
Prinzip. Der Katalysator wird abgezogen. Der im Reaktor entstehende Abrieb wird abgetrennt
und aus dem Prozess ausgebracht. Das Koks wird dann in der Regenerierungsstufe verbrannt,
und der regenerierte Katalysator wird in den Reaktor zuriickgefiihrt. Diese Vorgehensweise
wird durch die Konstruktion des Reaktors begiinstigt. Problematisch sind die Schwermetalle
aus dem Erdol, die eventuell den Katalysator bei der Regenerierung schiadigen konnen.

Bei diesem Verfahren ist es nicht gewéhrleistet, dass nur die deaktivierten Katalysatorteilchen
ausgetragen werden. Viel mehr werden Katalysatorteilchen unabhéngig von ihrer Verweilzeit
im Reaktor ausgeschleust. Ein neueres Verfahren versucht beim katalytischen Kracken, die-
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sen Nachteil zu vermeiden, indem die Katalysatorteilchen magnetisch aussortiert werden, die
langer im Reaktor verblieben sind. Dies ist moglich durch die Eisenmetalle im Erdél, die an
den Katalysatorteilchen haften bleiben (siehe hierzu [96]).

7.1.3 Ex-situ-Regenerierung

Die Ex-situ-Regenerierung kann kontinuierlich oder diskontinuierlich durchgefiihrt werden.
Beim diskontinuierlichen Verfahren wird der Katalysator nach Abschalten der Anlage voll-
stdndig ausgetauscht und ex-situ regeneriert. Das Verfahren eignet sich besonders gut fiir
Festbettreaktoren. Beim kontinuierlichen Verfahren wird der Katalysator kontinuierlich abge-
zogen und anschlieBend ex-situ regeneriert. Eine Voraussetzung dafiir ist eine fluide Form des
Katalystorbetts, wie z.B. beim Wirbelbettreaktor.

Im Rahmen der Fremdvergabe von vielen Aktivititen in der Industrie erlebt dieses Verfahren
eine Renaissance, da die Verantwortung fiir die Qualitit des regenerierten Katalysators beim
Katalysator- bzw. Regenerierungsunternehmen liegt [92]. Das Letztere kann sich Spezial-
apparaturen anschaffen, um viele Kunden zu bedienen. Jedoch ist diese Vorgehensweise
hauptséchlich bei grolen Katalysatormengen, z.B. aus der Erddlverarbeitung, giinstig. Aufer-
dem soll der Aufwand fiir den Transport nicht unterschétzt werden, da die meisten Katalysa-
toren als Gefahrgut zu betrachten sind und besondere Mallnahmen beim Transport notwendig
sind. Hier ist aber eine Vorreinigung der Katalysatoren beim Chemieunternehmen mdoglich,
wenn es sich um Verunreinigungen durch Kohlenwasserstoffe handelt.

Dieses Verfahren dominiert in Westeuropa bei den Hydrotreating-Prozessen und dem kataly-
tischen Reforming, da es gegeniiber den In-situ-Verfahren die Vorteile des besseren Umwelt-
schutzes und der Verwendung von spezialisierten Apparaten besitzt.

7.1.4 Stand und Probleme der Regenerierung von Katalysatoren

Die Regenerierung von Katalysatoren ist heute Stand der Technik fiir viele Prozesse. Bei-
spiele hierzu sind das Hydrotreating [58], das katalytische Kracken und das katalytische
Reforming. Einige Beispiele zur Art der Deaktivierung und zur Regenerierung werden in
Tabelle 79 angegeben.

Tabelle 79: Einige Beispiele zur Deaktivierung von Katalysatoren

Katalytischer Prozess Deaktivierung Regenerierung
Katalytisches Reforming Koks-Bildung Verbrennung mit Sauerstoff
+ Oxychlorierung
Hydrotreating Koks-Bildung Verbrennung
Katalytisches Kracken Koks-Bildung Verbrennung

Die Regenerierung kann in einigen Fallen den Katalysator schiadigen. Dies gilt beispielsweise,
wenn Koks bei hohen Temperaturen verbrannt wird. Daher versucht man seit einigen Jahren
Alternativverfahren zu entwickeln. Ein solches Verfahren ist die Verwendung von tiberkriti-
schen Fluiden zur Beseitigung des Kokses [84]. Dieses Verfahren arbeitet kontinuierlich. Sie
wurde fiir die Regenerierung von Zeolithen entwickelt.
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7.2 Verfahren der Wiederaufbereitung von verbrauchten Katalysatoren

Wenn die Katalysatoren nicht mehr regeneriert werden konnen, werden sie unter Umstédnden
wieder aufbereitet. Verbrauchte Katalysatoren unterscheiden sich meist erheblich von ihrer
urspriinglichen Zusammensetzung. Ein Beispiel hierzu sind die V,0s-Katalysatoren fiir die
Herstellung von Schwefelsdure, die folgende Abweichungen aufweisen [51]:

e Der Gehalt des Metalls wird von 10% auf 5% reduziert.

e Saure Bestandteile werden in der GroBenordnung von ca. 40% freier H,SO4 aufgenom-
men. Dadurch liegt das Vanadium zum groften Teil wasserloslich vor.

e Schadstoffe konnen aufgenommen werden. Als Beispiel ist die Aufnahme von Arsen bei
der SO,-Herstellung aus Pyrit zu nennen.

Als zweites Beispiel sind hier die Hydrotreating-Katalysatoren erwéhnt. Sie enthalten als
verbrauchte Katalysatoren zwei bis fiinf der folgenden Komponenten: Mo, V, W, Ni, Co
Al,03 und SiO;. Die verbrauchten Katalysatoren konnen auch 5-25 Gew.-% Kohlenstoff und
Schwefel in Form von Sulfiden des Molybdéns und des Wolframs aufweisen. Dabei ist der
Schwefel-Gehalt von der Erdolsorte abhangig [53].

In Tabelle 80 wird zur Veranschaulichung eine Analyse eines verbrauchten Co-Mo-Kataly-
sators auf Alumiumoxid-Tréager fiir das Hydrotreating angegeben. Dabei stammen einige der
Bestandteile hauptséchlich aus dem Rohol.

Tabelle 80: Analyse eines verbrauchten Co-Mo-Katalysators auf Aluminiumoxid-Triger aus dem
Hydrotreating [S3]

Element Verunreinigung
[Gew.-%]

Al 35

Mo 8,8

Co 3,2

Vv 1,2

Si 0,5

Ni 0,3

Fe 0,21

Na 0,2

As, P, Pb, W Jeder < 0,5

Viele Katalysatoren werden durch Eisen verunreinigt, das aus Korrosion von Behaltern, Rohr-
leitungen und Wérmetauschern stammt. Auch andere Metalle der Werkstoffe von Apparaten
und Maschinen kénnen zu den Verunreinigungen stark beitragen.

Die Metallkatalysatoren stellen bei weitem die wichtigste Gruppe bei der Katalysatorwieder-
aufbereitung dar. Wahrend die Edelmetallkatalysatoren schon immer wieder aufbereitet wur-
den, werden die Nichtedelmetallkatalysatoren erst seit den vierziger Jahren teilweise zuriick-
gewonnen. Die Wiederaufbereitung von Metallen wird in Kap. 7.2.1 besprochen. Die Wieder-
aufbereitung von Mineralsdurekatalysatoren wird in Kap. 7.2.2 behandelt.
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7.2.1 Verfahren der Wiederaufbereitung von Metallen

Ein verbrauchter Katalysator setzt sich typischerweise aus dem reinen Metall, seinen Verbin-
dungen, meistens Oxiden, sowie Verunreinigungen, die durch den Betrieb verursacht werden,
wie Kohlenwasserstoffen, Koks, Schwermetallen usw. zusammen. Bei Tragerkatalysatoren
kommt das Trigermaterial hinzu, dass in den meisten Fallen das Vielfache des Metallgehalts
ausmacht.

Die Verfahren fiir Riickgewinnung von Metallen sind sehr unterschiedlich in ihrer Entwick-
lung und ihren Kosten. Beispielsweise stehen heute fiir Zink sehr ausgereifte Recycling-
verfahren zur Verfligung (siche z.B. [56,S.62]), da seine Eigenschaften, wie seine geringe
Schmelztemperatur, seine Recyclingféhigkeit begiinstigen. Metalle mit hoheren Schmelz-
temperaturen sind wesentlich schwieriger zu recyceln.

Die angewandten Verfahren dhneln teilweise denen in der Metallurgie zur Gewinnung von
Metallen aus Erzen. Daher ist es nicht selten, dass verbrauchte Katalysatoren Metallerzen
zugegeben werden. Aber auch andere Verfahren werden angewandt. Der Hauptunterschied
liegt darin, dass verbrauchte Katalysatoren eine abweichende Metallkonzentration und andere
Begleitstoffe aufweisen als die zugehdrigen Metallerze.

Bei den metallurgischen Verfahren unterscheidet man pyrometallurgische (Trockenver-
fahren), hydrometallurgische (Nassverfahren) und elektrometallurgische Verfahren. Auch
werden verschiedene Prinzipien miteinander kombiniert.

7.2.1.1 Pyrometallurgische Verfahren

Bei den pyrometallurgischen Verfahren werden die verbrauchten Katalysatoren durch duBBere
Wirmezufuhr in Form von Koks, Gas, Ol oder Elektroenergie behandelt. Ihr Nachteil liegt in
den erheblichen Mengen anfallender Schlacken.

Als Beispiel hierzu wird das thermische Plasmagas-Verfahren vorgestellt. Dabei wird Plasma-
gas als Wirmequelle verwendet. Das Verfahren zeichnet sich durch hohe Temperaturen und
eine hohe Betriebsflexibilitit aus. Dieses Verfahren stammt aus dem letzten Jahrhundert, hat
aber in den letzten Jahren im Zeichen des Metallrecycling wieder an Bedeutung gewonnen. Es
wird nicht nur fiir die Riickgewinnung von Metallen aus verbrauchten Katalysatoren, sondern
fiir verschiedene Arten von Metallschrott, wie Aluminium, Eisen und Stahl usw., eingesetzt.
Sein Nachteil liegt in den relativ hohen Kosten. Trotz dieses Nachteils wird vom erfolgrei-
chen Einsatz dieses Verfahrens zur Riickgewinnung von Nickel berichtet [42]. Dabei wird der
Katalysator zum Nickel-Metall reduziert und die toxischen organischen Verbindungen ther-
misch zersetzt. Die restlichen Stoffe konnen in unldsliche glasartige Schlacke umgewandelt
werden. In bestimmten Fillen kann sogar der Schlamm durch Zugabe von Additiven in
Schlacke umgesetzt werden. Auch wird von der Behandlung von verbrauchten Katalysatoren
der Platin-Gruppe berichtet. In diesem Fall wird Eisen oder Kupfer zugegeben, um geniigend
fliissiges Metall fiir die Abtrennung der Platin-Metalle von der Schlacke zu haben.

Weitere Beispiele zur elektrothermischen Reduktion findet man in [51] und [175].

7.2.1.2 Hydrometallurgische Verfahren

Die hydrometallurgischen Verfahren sind bei der Wiederaufbereitung von Katalysatoren am
meisten verbreitet. Nach diesen Verfahren werden die verbrauchten Katalysatoren durch Siu-

106



ren oder Basen aufgeschlossen. Diese Verfahren werden bei der Gewinnung von Nichteisen-
metallen aus Erzen oft eingesetzt. Vor allem sind sie bei geringen Metallgehalten, wie dies bei
verbrauchten Katalysatoren der Fall, gut geeignet. Dabei kann sowohl das Tragermaterial als
auch das Metall aufgeschlossen werden:

e Aufschluss des Tragermaterials: Verschiedene Verfahren wurden entwickelt, die das Ziel
haben, das Tragermaterial, in der Regel Al,Os, aufzuschlieen. Vor allem werden diese
Verfahren zur Riickgewinnung von Pt und Re verwendet. Dabei werden H,SO4 oder
NaOH eingesetzt. Im Falle von Schwefelsdure wird Alx(SO4); gebildet, das ein verkaufs-
fahiges Produkt ist. Dieses Verfahren wird auch bei der Degussa AG in Deutschland
verwendet.

e Aufschluss des Metalls: Ein Gemisch aus HCI und einem Oxidationsmittel wird verwen-
det, um das Metall aufzuschlielen. Dieses Verfahren wird ebenfalls fiir die Riickgewin-
nung von Platin-Metallen eingesetzt. Das Metall wird dann aus der Lésung zuriickge-
wonnen. Auch andere Verfahren zur Riickgewinnung von Nichtedelmetallen werden ein-
gesetzt. Zu nennen ist hier die selektive Chlorierung bei Temperaturen zwischen 300 und
600 °C [51], [110]. Diesem Verfahren wird die beste Wirtschaftlichkeit fiir die Riick-
gewinnung von Al, Ni, Co und Mo zugesprochen [111]. Fiir die Riickgewinnung des
Metalls aus der Losung sind verschiedene Verfahren geeignet, wie z.B. Ausfillung, Ex-
traktion und Membrantrennung. Diese Verfahren eignen sich auch fiir die Riickgewinnung
von Vollkatalysatoren, indem das Metall zwecks Trennung der Verunreinigungen che-
misch gelost und anschlieBend gefillt wird.

Bei brennbaren Tragermaterialien, wie aktivierter Kohle, werden diese verbrannt. Nach dem
Verbrennen werden die Edelmetalle aus der Asche extrahiert. Die Losung der Edelmetalle
wird von den Katalysatorgiften gereinigt. Der unlosliche metallfreie Riickstand kann abfilt-
riert werden (fiir weitere Verfahren aus dieser Gruppe siehe auch [99], [98]).

7.2.1.3 Elektrometallurgische Verfahren

Bei den elektrometallurgischen Verfahren gewinnt man das Metall mit Hilfe eines elektri-
schen Stroms (elektrochemische Verfahren). Dabei unterscheidet man:

e Gewinnung durch Elektrolyse aus wissrigen Losungen: Zunéchst wird das Metall in ein
16sliches Metallsalz iiberfiihrt, dann in Wasser gelost und einer Elektrolyse unterworfen,
wobei sich das Metall in reiner Form an der Kathode abscheidet. Man arbeitet dabei mit
einer unloslichen Anode.

e Gewinnung durch Schmelzflusselektrolyse: Dabei wird der Katalysator durch elektrischen
Strom zunéchst geschmolzen. Er bildet einen Elektrolyten, aus dem das Metall durch den
Strom an die Kathode abgeschieden wird. Man arbeitet dabei mit einer unldslichen An-
ode.

e Raffination von Metallen durch Elektrolyse: Man hingt das unreine Metall in einen ent-

sprechenden Elektrolyten als Anode ein, an der Kathode scheidet sich das gereinigte Me-
tall ab. Bei diesem Verfahren spricht man von 16slichen Anoden.

7.2.1.4 Gemischte Verfahren

Diese Gruppe kombiniert mehr als ein Prinzip miteinander. Dazu gehoren:
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e Alkalische, oxidierende Schmelzaufschliisse mit anschlieBender nasschemischer Aufar-
beitung [51],

o Alkalischer Rostaufschluss mit nachfolgender chemischer Trennung [51],

e Kombination mit Ionenaustauscher-Technologie: Es wird iiber ein Verfahren berichtet,
das eine Kombination von Rosten, pyrometallurgischen, hydrometallurgischen Verfahren
und Ionenaustauscher-Technologie darstellt und fiir die Wiederaufbereitung von ver-
brauchten Katalysatoren aus dem Hydrotreating in der Erddlraffination geeignet ist [53].

Alle oben beschriebenen Verfahren sind aufwendig. Die Kosten konnen hoch sein. Die Riick-
gewinnungsrate ist teilweise bescheiden. Abgesehen von den entstehenden Kosten sollte man
jedes Verfahren auch 6kologisch bewerten. Auf der einen Seite steht die Riickgewinnung der
Metalle, auf der anderen Seite die Energiekosten und die entstehenden Reststoffe, die Ab-
wiasser und die gasformigen Emissionen. Fester Reststoff ist z.B. die Schlacke. Die Abwésser
konnen Salze enthalten.

7.2.2 Verfahren der Wiederaufbereitung von Mineralsauren

Die Wiederaufbereitung von Mineralsduren soll hier an Hand der Wiederaufbereitung der
Schwefelsdure aufgezeigt werden, die im Alkylierungsprozess zur Herstellung von hoch-
oktanigem Otto-Kraftstoff verwendet wird. Das heute vorherrschende Verfahren besteht aus
folgenden Schritten [30, Vol.55,S.456]:

e Die verbrauchte Séure einschlielich den Verunreinigungen an Kohlenwasserstoffen wird
bei hohen Temperaturen zu SO,, CO,, CO und Wasserdampf zersetzt.

e Das SO, wird abgetrennt und gereinigt.

e Es wird dann zu SO; oxidiert.

e Eine 99,0-99,5%ige Schwefelsdure wird daraus hergestellt.

Die Aufarbeitungskosten sind relativ hoch und liegen 2 bis 3 mal hoher als die der frischen
Saure [161]. Sie beanspruchen etwa ein Drittel der Betriebskosten der Anlage. AuBlerdem sind

Verluste unvermeidlich [81]. Daher versucht man neue Wiedergewinnungsprozesse zu ent-
wickeln [45].

Analog konnen auch die anderen Mineralsduren wiederaufbereitet werden.
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8 Darstellung und Diskussion der Ergebnisse

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der Untersuchung zusammengestellt. In Kap. 8.1
werden die Ergebnisse nach Prozessgruppen differenziert dargestellt, wihrend in Kap. 8.2 die
Ergebnisse nach Katalysatorarten zusammengefasst werden.

8.1 Gesamtdarstellung nach Prozessgruppen

Die Katalysatoren werden nach den Einsatzbereichen entsprechend Kap. 3.5 eingeteilt und in
den nachfolgenden Unterkapiteln besprochen.

8.1.1 Katalysatoren der Raffinerieprozesse

Eine summarische Betrachtung des Katalysatorverbrauchs und -verbleibs fiir die Raffinerie-
prozesse in Deutschland wird in Tabelle 81 angegeben. Dabei werden die Produktionsdaten
fiir 1998 zu Grunde gelegt. Diese Daten bilden eine grobe Schitzung, die auf durchschnitt-
lichen Verbrauchswerten basiert (vgl. Kap. 5.3.2).

Tabelle 81: Katalysatorverbrauch und -verbleib der Raffinerieprozesse in Deutschland 1998

Prozess Katalysator Verbrauch Verbleib
[t/a]
Hydrocracking Co-Mo oder Ni-W 163 Metall: wieder aufbereitet
/A1,04 Tragermaterial: entsorgt

Hydrotreating Co-Mo-Sulfide 2 196 Metall: wieder aufbereitet
Tragermaterial: entsorgt

Isomerisierung Pt/Al,O3 72 Metall: wieder aufbereitet
Tragermaterial: entsorgt

Katalytisches Kracken | Zeolithe 9100 Verwertet

Katalytisches Pt auf Trager 206,5 Metall: wieder aufbereitet

Reformieren Tragermaterial: entsorgt

Zwischensumme der Metallkatalysatoren 2 637,5

Summe 117375 t/a

Einige weniger bedeutende Prozesse wurden in dieser Zusammenstellung nicht erfasst. Ihr
Katalysatorverbrauch diirfte einige hundert t pro Jahr betragen. Damit liegt die Gesamtmenge
der verbrauchten Katalysatoren der Erdolverarbeitung in Deutschland bei ca. 12 000 t pro
Jahr. In dieser Aufstellung sind die Mineralsdurekatalysatoren nicht enthalten, die ca. 15 000
t/a betragen (siehe Kap. 5.3.2)

Die Metallkatalysatoren in der Erd6lverarbeitung werden in der Regel wieder aufbereitet. Da-
bei werden sowohl die Edel- als auch die Nichtedelmetalle zuriickgewonnen. Das Trigerma-
terial und die Reststoffe aus den Riickgewinnungsprozessen werden fiir verschiedene Zwecke
z.B. als Zusatzstoff in der Bauindustrie verwendet oder deponiert.

Die Zeolithe, die mengenmifig bedeutendste Katalysatorgruppe in der Erdolverarbeitung,
werden zum grofSten Teil in Zementwerken verwertet.

Die Mineralsduren aus den Alkylierungsprozessen werden nach verschiedenen Methoden
regeneriert bzw. wieder aufbereitet.
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8.1.2 Katalysatoren der chemischen Industrie

Eine Zusammenfassung des Katalysatorverbrauchs und -verbleibs fiir die chemische Industrie
im engeren Sinne in Deutschland wird, nach Produktgruppen differenziert, in den zwei
nichsten Unterkapiteln betrachtet.

8.1.2.1 Katalysatoren der anorganisch-chemischen Prozesse

In diesem Kapital werden der Verbrauch und der Verbleib der Katalysatoren von einigen
wichtigen anorganischen Prozesse exemplarisch dargestellt (siche Tabelle 82). Diese Daten
bilden eine grobe Schitzung, die auf durchschnittlichen Verbrauchswerten basiert (vgl. Kap.
5.3.3.1).

Tabelle 82: Katalysatorverbrauch und -verbleib einiger anorganischer Prozesse in Deutschland

Prozess Katalysator Gesamtver- Verbleib
brauch
[t/a]
Ammoniak Fe;0, 120,3 Wieder aufbereitet
Rekuperationsschwefel | Al,O; 242.8 Entsorgt
(Claus-Prozess)
Salpetersiure Pt-Rh- oder Pt-Rh-Pd- |0,588 Wieder aufbereitet
Netze
Schwefelsdure V,0s/Tragermaterial 187,8 Uberwiegend entsorgt
Synthesegas Ni/ALO; 16,6 Metall: wieder aufbereitet
(Primérreformer) Tragermaterial: entsorgt
Synthesegas Ni/ALO; 13 Metall: wieder aufbereitet
(Sekundérreformer) Tragermaterial: entsorgt
Synthesegas, CO-HT- | Fe;0;-Cr,O,/MgO 36,5 Metall: wieder aufbereitet
Konvertierung Tragermaterial: entsorgt
Synthesegas, CO-NT- | CuO-ZnO/Al,04 73,0 Metall: wieder aufbereitet
Konvertierung Tragermaterial: entsorgt
Synthesegas, Ni/Al,O4 6,3 Metall: wieder aufbereitet
Methanisierung Tragermaterial: entsorgt
Summe 826,6 t/a

Die Katalysatormenge fiir alle anorganischen Prozesse diirfte ca. 1 500 t/a betragen. Der Wert
der Katalysatoren fiir die Herstellung von Synthesegas liegt bei etwa 12% der Katalysatoren
der chemische Industrie und der Polymerisation [135]. Die Katalysatoren der Folgeprodukte
haben einen Wert von etwa 8%.

Die Edel- und Nichtedelmetallkatalysatoren aus dieser Produktgruppe werden in den meisten
Fillen wieder aufbereitet. Eine Ausnahme bilden das Vanadiumpentoxid der Schwefelsdure-
Herstellung und das Aluminiumoxid des Claus-Prozesses.

8.1.2.2 Katalysatoren der organisch-chemischen Prozesse

In diesem Kapital werden analog der Verbrauch und der Verbleib der Katalysatoren von
einigen wichtigen organischen Prozesse dargestellt. In Tabelle 83 werden hierzu einige
Beispiele aus der Petrochemie in Deutschland angegeben (vgl. Kap. 5.3.3.2).
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Tabelle 83: Katalysatorverbrauch und -verbleib einiger petrochemischer Prozesse in Deutschland

Prozess Katalysator Verbrauch Verbleib
[t/a]
Cyclohexan Ni 2,9 Wieder aufbereitet
Styrol Fe;04-CryO3 226,6 Wieder aufbereitet
Summe 229,5t/a

Beide Katalysatoren in Tabelle Tabelle 83 werden wieder aufbereitet.

In Tabelle 84 wird exemplarisch der Verbrauch und der Verbleib des Katalysators aus dem
wichtigsten Prozess der organischen Chlorchemie, des 1,2-Dichlorethan, angegeben (vgl.
Kap. 5.3.3.2).

Tabelle 84: Beispiel zum Katalysatorverbrauch und -verbleib aus den chlororganischen Prozessen in
Deutschland

Prozess Katalysator Verbrauch Verbleib
[t/a]
1,2-Dichlorethan CuCly/ALLO4 280 Metall: wieder aufbereitet
Tragermaterial: entsorgt

In Tabelle 85 wird als Beispiel der Verbrauch und der Verbleib des Katalysators des Acryl-

nitril-Prozesses aus der Gruppe der organischen Stickstoffverbindungen angegeben (vgl. Kap.
5.3.3.2).

Tabelle 85: Katalysatorverbrauch und -verbleib des Acrylnitril-Prozesses aus den stickstofforganischen
Prozessen in Deutschland

Prozess Katalysator Verbrauch Verbleib
[t/a]
Acrylnitril Uranylantimonat o. 418 Entsorgt
Bismut-Phosphat-
molybdat

In Tabelle 86 werden der Verbrauch und der Verbleib von Katalysatoren einiger Prozesse zur
Herstellung von organischen Sauerstoffverbindungen angegeben (vgl. Kap. 5.3.3.2).

Tabelle 86: Katalysatorverbrauch und -verbleib einiger sauerstofforganischer Prozesse in Deutschland

Prozess Katalysator Gesamtver- Verbleib
brauch
[t/a]
Butanol, n- aus Ni 192 Metall: wiederaufbereitet
Butyraldehyd
Ethylenoxid Ag/AlLO; 171,6 Metall: wieder aufbereitet
Tragermaterial: entsorgt
Formaldehyd Ag-Kristalle 0,6 Wiederaufbereitung
Gesittigte Fette Ni-Cu/Kieselgur 367,3 Metall: wieder aufbereitet
Tragermaterial: entsorgt
Methanol Zn- + Cr- Oxide 28,9 Wieder aufbereitet
Methanol Cu-Zn/Al, 04 14,4 Metall: wieder aufbereitet
Tragermaterial: entsorgt
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Tabelle: Fortsetzung

Phthalsiureanhydrid V,05/Ti0, 0. A1,O3 378.,4 Metall: wieder aufbereitet
Tragermaterial: entsorgt

Vinylacetat Pd/Si02 10,5 Metall: wieder aufbereitet
Tragermaterial: entsorgt

Summe 1163,7 t/a

Fiir die Auswahl von Prozessen in diesem Unterkapitel betrdgt der Katalysatorverbrauch ca.
3 000 t/a. Fiir alle katalytischen Prozesse in der chemischen Industrie in Deutschland liegt er
um ein Vielfaches héher. Er wird auf ca. 15 000 t/a geschitzt.

8.1.3 Polymerisationskatalysatoren

Eine summarische Betrachtung des Katalysatorverbrauchs und -verbleibs fiir die Polymerisa-
tionsprozesse in Deutschland wird in Tabelle 87 angegeben. Diese Daten bilden eine grobe
Schitzung, die auf durchschnittlichen Verbrauchswerten basieren (vgl. 5.3.4).

Tabelle 87: Katalysatorverbrauch und —verbleib einiger wichtiger Polymerisationsprozesse in
Deutschland

Prozess Katalysator Verbrauch Verbleib
[t/a]
HDPE Ziegler-Natta- 720,75 Im Produkt
Katalysator
Polypropylen Ziegler-Natta- 936,75 Im Produkt
Katalysator
Summe 1657,5¢t/a

Werden auch die anderen Polyolefine berticksichtigt, betrdgt der Katalysatorverbrauch ca.
2 000 t/a. Die modernen Katalysatoren verbleiben grundsatzlich im Produkt. Mit den anderen
Polymeren zusammen liegt der Katalysatorverbrauch bei ca. 3 000 t/a.

8.1.4 Umweltkatalysatoren

Eine summarische Betrachtung des Katalysatorverbrauchs und -verbleibs fiir die Umwelt-
prozesse in Deutschland wird in Tabelle 88 an Hand der Entstickungskatalysatoren ange-
geben. Dabei werden nur die dominierenden V-, W- und Mo-Katalysatoren beriicksichtigt
(vgl. Kap. 5.3.5).

Tabelle 88: Katalysatorverbrauch und -verbleib in den Entstickungsprozessen in Deutschland

Prozess Katalysator Verbrauch Verbleib
[t/a]
Entstickung von Uberwiegend V-, W- 6 045,6 In der Regel nicht wieder
Industrieabgasen und Mo-Katalysatoren aufbereitet

Der Gesamtverbrauch von Entstickungskatalysatoren diirfte um 20 bis 30% hoher liegen und
ca. 8 000 t/a betragen. Mit den anderen Umweltkatalysatoren zusammen diirfte der Katalysa-
torverbrauch bei ca. 9 000 t/a liegen.
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In Tabelle 89 wird der geschitzte Katalysatorverbrauch in den verschiedenen Einsatzgebieten

in Deutschland zusammengestellt.

Tabelle 89: geschiitzter Katalysatorverbrauch in den verschiedenen Einsatzgebieten

Einsatzgebiet Katalysatorverbrauch
[t/a]
Erdolverarbeitung Ca. 12 000
Chemische Industrie Ca. 15 000
Polymere Ca. 3 000
Umweltkatalysatoren Ca. 9 000
Summe Ca. 39 000

8.2 Darstellung der Katalysatoren nach der Katalysatorart

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse exemplarisch nach der Katalysatorart dargestellt.
Dabei wird die Einteilung der Katalysatoren aus Kap. 5 tibernommen.

8.2.1 Edelmetallkatalysatoren

Die Edelmetallkatalysatoren werden in zwei Gruppen zusammengefasst: Platin-Metalle und
Silber. In Tabelle 90 wird exemplarisch der Verbrauch und der Verbleib einiger Katalysatoren
aus der Platin-Metalle in Deutschland dargestellt.

Tabelle 90: Beispiele fiir den Verbrauch und Verbleib einiger Katalysatoren der Platin-Metalle in
Deutschland

Prozess Katalysator Katalysa- | Metall- Metall- Verbleib des
tormenge gehalt menge Metalls
[t/a] [Gew.-%] [t/a]

Katal. Reforming + | Pt-Pd-Rh 278 0,03 0,83 Wieder aufbereitet

Isomerisierung Pt/A1,05

Salpeterséure- Pt-Pd-Rh 0,588 100 0,588 Wieder aufbereitet

Herstellung

Vinylacetat Pd/Si02 10,5 2,25% 0,236 Wieder aufbereitet
[154,
S.298]

Summe 1,654 t/a

Ahnliches wird fiir Silber in Tabelle 91 aufgestellt. Dabei werden zwei groBe Verbraucher
von Ag-Katalysatoren dargestellt. Die benGtigten Mengen fiir den Ethylenoxid-Prozess sind
bedeutend und bilden einen wichtigen Teil der Investitionssumme fiir neue Anlagen.

Tabelle 91: Beispiele fiir den Verbrauch und Verbleib von Ag-Katalysatoren in Deutschland

Prozess Katalysator Katalysa- | Metall- Metall- Verbleib de
tormenge gehalt menge Metalls
[t/a] [Gew.-%] [t/a]
Formaldehyd Ag-Kristalle 0,58 m’ 100 0,58 Wieder aufbereitet
Ethylenoxid Ag/AlL, O 171,6t/a |13,5 23,17 Wieder aufbereitet
Summe 23,75 t/a
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8.2.2 Nichtedelmetallkatalysatoren

Fiir einige wichtige Nichtedelmetalle wird in diesem Kapitel der Verbrauch und der Verbleib
der Katalysatoren exemplarisch présentiert.

Einige Verbrauchs- und Verbleibsdaten fiir Nickel-Katalysatoren werden in Tabelle 92

dargestellt.

Tabelle 92: Beispiele fiir den Verbrauch und Verbleib von Ni-Katalysatoren in Deutschland

Prozess Katalysator Katalysa- | Metall- Metall- Verbleib des
tormenge | gehalt menge Metalls
[t/a] [Gew.-%] [t/a]
Hydrierung von Ni-Cu/Kieselgur |367,3 15 55,1 Wieder aufbereitet
Speisedlen
Butanol, n- aus Ni 192 100 192 Wieder aufbereitet
Butyraldehyd
Cyclohexan Ni 2.9 100 2,9 Wieder aufbereitet
Synthesegas Ni/AlL,O; 16,6 70 [154, 20,2 Wieder aufbereitet
(Primérreformer) S.1827]
Synthesegas Ni/ALL O, 13 11154, 1,43 Wieder aufbereitet
(Sekundérreformer) S.1827]
Synthesegas, Ni/Al,O; 6,3 15 0,95 Wieder aufbereitet
Methanisierung
Summe 192,7 t/a

Nickel gehort zu den am meisten eingesetzten Nichtedelmetallen in Katalysatoren. In den
meisten Fillen werden Nickel-Katalysatoren wieder aufbereitet. Dies gilt sowohl fiir Voll- als
auch fiir Tragerkatalysatoren.

Einige Verbrauchs- und Verbleibsdaten von Vanadium-Katalysatoren werden in Tabelle 93

dargestellt.

Tabelle 93: Beispiele fiir den Verbrauch und Verbleib von V-Katalysatoren in Deutschland

Prozess Katalysator Katalysa- | Metall- Metall- Verbleib des
tormenge gehalt menge Metalls
[t/a] [Gew.-%] [t/a]
Phthalsdureanhydrid | V,05/TiO; o. 378.,4 10 37,84 Wieder aufbereitet
ALO;
Entstickung® V,0s/ TiO; o. 6045,6, 7.5 300 Entsorgt
Al,O4 davon ca.
4000 V,05
Schwefelsidure V,0;5 187,8 5 9,39 Entsorgt
Summe 347,23 t/a

19 Es wird angenommen, dass der Katalysator ausschlieBlich aus V,0s besteht
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Mehrere hundert Tonnen Vanadium werden pro Jahr in Deutschland als Katalysator einge-
setzt. Bedeutende Teile aus den Entstickungsprozessen und der Schwefelsdure-Herstellung
werden nicht wieder aufbereitet. Dagegen werden die Katalysatoren der Herstellung von
Phthalsdureanhydrid und von anderen Prozessen regelméfig zurtickgewonnen.

Einige Verbrauchs- und Verbleibsdaten fiir Kupfer-Katalysatoren werden in Tabelle 94 dar-
gestellt.

Tabelle 94: Beispiele fiir den Verbrauch und Verbleib von Cu-Katalysatoren in Deutschland

Prozess Katalysator | Katalysa- | Metall- Metall- Verbleib
tormenge gehalt menge
[t/a] [Gew.-%] [t/a]
1,2-Dichlorethan CuCl,/Al,O4 280t 13 36,4 Metall: wieder
aufbereitet

Schlacke wieder
verwendet oder

beseitigt
Synthesegas, CO- CuO-ZnO/AL,O; | 73,0 14 [154, 10,2 Wieder aufbereitet
NT-Konvertierung S.1836]
Summe 46,6 t/a

Der Verbrauch von Kupfer fiir die Herstellung von Katalysatoren liegt bei einigen hundert
Tonnen jahrlich. Die meisten Kupferkatalysatoren werden wieder aufbereitet.

Finige Verbrauchs- und Verbleibsdaten fiir Eisen-Katalysatoren werden in Tabelle 95
dargestellt.

Tabelle 95: Beispiele fiir den Verbrauch und Verbleib von Fe-Katalysatoren in Deutschland

Prozess Katalysator Katalysa- | Metall- Metall- Verbleib des
tormenge gehalt menge Metalls
[t/a] [Gew.-%] [t/a]

Ammoniak Fe;04 120,3 72 86,6 Wieder aufbereitet
Styrol Fe;04-Cr, 05 226,6 66 149,6 Wieder aufbereitet
Synthesegas, CO- Fe,05-Cr, O,/ 36,5 55 20,1 Wieder aufbereitet
HT-Konvertierung | MgO

Summe 256,3 t/a

Einige hundert Tonnen Eisen werden fiir die Herstellung von Katalysatoren eingesetzt. In den
meisten Fillen werden die verbrauchten Katalysatoren im Hochofen wieder aufbereitet.

Einige Verbrauchs- und Verbleibsdaten fiir Zink-Katalysatoren werden in Tabelle 96
dargestellt.

Tabelle 96: Beispiele fiir den Verbrauch und Verbleib von Zn-Katalysatoren in Deutschland

Prozess Katalysator | Katalysa- | Metall- Metall- Verbleib
tormenge gehalt menge
[t/a] [Gew.-%] [t/a]
Methanol Zn-+ Cr- Oxide |28,9 72 20,8 Wieder aufbereitet
Synthesegas, CO- CuO-ZnO/Al,05 |73,0 44 [154,S. |31,9 Wieder aufbereitet
NT-Konvertierung 1836]
Summe 52,7 t/a
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Zn-Katalysatoren zur Herstellung von Caprolactam aus Cyclohexan, zur Herstellung von
Methanol, zur Entschwefelung von Erdgas und zur Herstellung von Methylethylketon aus
sec.-Butanol werden wieder aufbereitet.

Verbrauchs- und Verbleibsdaten fiir Co-Katalysatoren werden in Tabelle 97 dargestellt. Die
wichtigsten Katalysatoren in dieser Gruppe sind die Co-Mo-Hydrotreating-Katalysatoren. Die
Zusammensetzung ist von einem Katalysator zum anderen sehr unterschiedlich. Der Co-
Gehalt liegt bei verbrauchten Katalysatoren zwischen 6,2 und 12,3 Gew.-%. Nimmt man an,
dass alle Hydrotreating-Prozesse Co-Mo-Katalysatoren einsetzen, erhélt man eine Co-Menge

von 197,6 t/a.

Tabelle 97: Beispiel fiir den Verbrauch und Verbleib von Co-Katalysatoren in Deutschland

Prozess Katalysator Katalysa- | Metall- Metall- Verbleib
tormenge gehalt menge
[t/a] [Gew.-%] [t/a]
Hydrotreating Co 2196 9 197,6 Wieder aufbereitet

Verbrauchs- und Verbleibsdaten fiir Cr-Katalysatoren werden in Tabelle 98 dargestellt.

Tabelle 98: Beispiel fiir den Verbrauch und Verbleib von Cr-Katalysatoren in Deutschland

Prozess Katalysator Katalysa- | Metall- Metall- Verbleib
tormenge gehalt menge
[t/a] [Gew.-%] [t/a]
Synthesegas, CO- Fe,05-Cr,0,/ 36,5 7[154, 2,56 Wieder aufbereitet
HT-Konvertierung | MgO S.1832]

Verbrauchs- und Verbleibsdaten fiir Mo-Katalysatoren werden in Tabelle 99 dargestellt. Der
Mo-Anteil bei den Hydrotreating-Katalysatoren liegt bei verbrauchten Katalysatoren im
Durchschnitt bei 2,4 Gew.-%. Hier werden auch die Hydrotreating-Prozesse beriicksichtigt.

Tabelle 99: Beispiel fiir den Verbrauch und Verbleib von Mo-Katalysatoren in Deutschland

Prozess Katalysator | Katalysa- | Metall- Metall- Verbleib
tormenge gehalt menge
[t/a] [Gew.-%] [t/a]
Hydrotreating Mo 2196 2,4 52,7 Wieder aufbereitet

Die Mo- und Co-Katalysatoren des Hydrotreating und Hydrocracking in der Erddlverar-
beitung werden in der Regel wieder aufbereitet. Die W-Katalysatoren werden nur teilweise

wieder aufbereitet.

Die Angaben zur Wiederaufbereitung in den Tabellen dieses Kapitels stellen nur Beispiele dar
und sind nicht représentativ.
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Zusammenfassend 148t sich der Verbrauch von Nichtedelmetallkatalysatoren in Deutschland
auf ca. 20 000 t/a schitzen. Bei einem durchschnittlichen Metallgehalt von 10% liegt das

reine Metall bei 2000 t/a. Verteilt auf die Metalle gilt:

V:400 -500 t/a
Co:200-300 t/a
Cr: 100 -200 t/a
Cu: 100 -200 t/a
Fe: 300 — 400 t/a
Mo: 200 - 300 t/a
Ni: 100 - 200 t/a
W: 100 —-200 t/a
Zn: 100 —-200 t/a
Andere Nichtedelmetalle: 300 -500 t/a

In dieser Schitzung werden nur diejenigen Katalysatoren berticksichtigt, bei denen der
Metallgehalt in den Aktivkomponenten bzw. Promotoren fiir eine eventuelle Wiederauf-
bereitung von Bedeutung ist.

8.2.3 Zeolith- und Saure-Basen-Katalysatoren

Einige Verbrauchs- und Verbleibsdaten fiir Zeolith- und Séure-Basen-Katalysatoren werden
in Tabelle 100 dargestellt.

Tabelle 100: Verbrauch und Verbleib der Zeolith- und Siure-Basen-Katalysatoren in Deutschland

Prozess Katalysator Katalysator Verbleib
[t/a]
Katalytisches Zeolith 9100 Verwertet in der Bauindustrie oder
Kracken beseitigt
Claus-Prozess Al,O; 242 8 t/a Verwertet in der Bauindustrie oder
beseitigt
Summe 93428 t/a

Die bei weitem wichtigste Anwendung dieser Katalysatorgruppe ist das katalytische Kracken
mit ca. 9 100 t pro Jahr. Andere Anwendungen diirften bei ca. 1 900 t/a liegen.

8.2.4 Mineralsaurekatalysatoren

Verbrauchs- und Verbleibsdaten fiir Mineralsdurekatalysatoren werden in Tabelle 101 dar-

gestellt.
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Tabelle 101: Verbrauch und Verbleib der Mineralsiurekatalysatoren in Deutschland

Prozess Katalysator Katalysator Verbleib

[t/a]

Alkylierungs- H,S0,4 14 500 Wieder aufbereitet

prozesse (Erddlver-

arbeitung)

Alkylierungs- HF 380 Wieder aufbereitet

prozesse (Erdolver-

arbeitung)

Summe 14 880 t/a

Mineralséduren werden auch in anderen Prozessen eingesetzt. Der Gesamtverbrauch liegt
zwischen 16 000 und 18 000 t/a.

In Tabelle 102 wird der Gesamtkatalysatorverbrauch in Deutschland nach Katalysatorart
zusammengestellt.

Tabelle 102: Der Katalysatorverbrauch in Deutschland nach Katalysatorart

Einsatzgebiet Katalysator- Metallverbrauch
verbrauch [t/a]
[t/a]
Edelmetallkatalysatoren Ca. 1 000 Ca. 25
Nichtedelmetallkatalysatoren Ca. 20 000 Ca. 2 000
Zeolithe und andere Saure-Basen-Katalysatoren Ca. 11 000 -
Andere Metallkatalysatoren mit Ca. 7000 -
vernachlédssigbarem Metallgehalt
Summe Ca. 39 000 Ca. 2025

In dieser Tabelle sind die Mineralsdurekatalysatoren mit ca. 16 000 bis 18 000 t/a nicht
enthalten.

Zu der Gruppe ,,andere Metallkatalysatoren mit vernachldssigbarem Metallgehalt™ in Tabelle
102 gehoren Katalysatoren, die keine Metalle enthalten, deren Metalle fiir eine Wiederauf-
bereitung nicht relevant sind oder deren Metallgehalt sehr gering ist, wie z.B. Aktivkohle,
Polymerisationskatalysatoren, Ionenaustauscherkatalysatoren, Friedel-Craft-Katalysatoren,
Lewis-Saure-Katalysatoren, einige der Homogenkatalysatoren usw.

Eine generelle Aussage iiber die Wiederaufbereitungsquote ist kaum machbar, da die gleichen
Katalysatoren oft unterschiedlich gehandhabt werden. Auflerdem ist der Anteil der zuriickge-
wonnenen Metalle von einem Katalysator zum anderen unterschiedlich.
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9 Relevante Trends bei der Katalysatorentwicklung und
-verwendung

In den Kapiteln 4 bis 8 wurde der Ist-Zustand beim Verbrauch und Verbleib von Katalysa-
toren beschrieben. In diesem Kapitel sollen die Trends auf diesem Gebiet dargestellt werden.
Diese basieren auf Untersuchungen der Entwicklungen der Katalysatortechnologie in den
letzten Jahren. AuBBerdem wurden Ergebnisse von Forschungs- und Entwicklungsarbeiten her-
angezogen, die nur teilweise technisch realisiert wurden, jedoch die zukiinftige Entwicklung
mitbestimmen werden. Die sich verdndernden Rahmenbedingungen sollen ebenfalls bei der
Einschitzung zukiinftiger Entwicklungen berticksichtigt werden. Folgende Trends werden
beobachtet:

e Die Aktivitdt und die Selektivitit von Katalysatoren nehmen kontinuierlich zu. Dies wird
durch die Optimierung von bestehenden Katalysatoren bzw. durch die Einfithrung neuer
Katalysatoren erreicht. Diese Entwicklung stellt im doppelten Sinne eine Verbesserung
des Umweltschutzes dar. Erstens fallen geringere Mengen an Reststoffen an. Zweitens
werden geringere Mengen an Katalysatoren benétigt. Das beste Beispiel dafiir ist der zu-
nehmende Einsatz von Metallocenen-Katalysatoren fiir die Herstellung von Polyolefinen.

e Die Standzeit der Katalysatoren nimmt regelmafig zu. Dazu tragen Mafinahmen zur Ver-
besserung der Stabilitdt und Abriebfestigkeit der Katalysatoren und zur Verringerung der
Anfalligkeit fiir Katalysatorgifte durch Zugabe von Promotoren bei. Heute liegt die mitt-
lere Standzeit der Katalysatoren bei 1 bis 2 Jahren [9]. Diese Entwicklung entspricht der
Anforderung in der chemischen Industrie, die unterbrechungsfreien Betriebszeiten zu
verlangern.

¢ Die Einsatzstoffe werden heute besser gereinigt, um eine Katalysatorvergiftung zu ver-
meiden. Die Reinigungs- und Trennverfahren wurden in den letzten Jahren verbessert. Als
Beispiel seien hier katalytische Reinigungsstufen zur Entfernung des Schwefels im Erdgas
und im Erdol erwédhnt. Die Analytik ist genauer geworden, so dass auch Spuren von Kata-
lysatorgiften entdeckt werden konnen.

e Bemiihungen sind im Gang, eine Anzahl von Katalysatoren zu ersetzen. Dazu gehdren die
Friedel-Craft-Katalysatoren und die Mineralséuren. Vor allem versucht man das Alumi-
niumchlorid und die Flusssaure zu substituieren (siehe z.B. [12]). Aussichtsreiche Ersatz-
katalysatoren sind dabei die festen Séuren (Saure-Basen-Katalysatoren), die eine wesent-
lich geringere Umweltbelastung aufweisen (siehe z.B. [148]). Ein Beispiel hierzu ist die
Substitution von Salzsdure fiir die Herstellung von Bisphenol-A durch einen Ionenaus-
tauscher aus Harzen [147].

e Bei einigen Mineralsduren versucht man die eingesetzte Menge durch Auftragen auf
Tragermaterialien zu reduzieren. Als Beispiel hierzu sei die Phosphorsédure genannt, die
sehr diinn auf Trégermaterialien aufgetragen wird.

e Der Metallgehalt der Katalysatoren wird weiter erhoht, um die Aktivitat, die Selektivitat
und die Standzeit zu verbessern. Dies gilt sowohl fiir Edel- als auch fiir Nichtedelmetall-
katalysatoren. Dabei wird der Metallgehalt der Aktivkomponenten und der Promotoren
erhoht.
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Der Einsatz von Edelmetallkatalysatoren steigt auf Kosten der Nichtedelmetallkatalysa-
toren auf Grund ihrer besseren Aktivitidt. Man nimmt dabei die hoheren Preise in Kauf.
Ein Beispiel hierzu ist die neuerliche Verwendung von Edelmetallkatalysatoren fiir die
Ammoniak-Synthese (siehe z.B. [147]). Dieser Trend trégt dazu bei, dass der nicht wieder
aufbereitete Anteil der Metallkatalysatoren reduziert wird.

Zeolithe und andere Siure-Basen-Katalysatoren werden immer mehr eingesetzt und er-
setzen dabei die klassischen Mineralsauren, die Friedel-Craft-Katalysatoren und die
Lewis-Sauren (siehe z.B. [112], [170]). Allerdings ist die Euphorie der 80er Jahre abge-
flacht. In den Bereichen, bei denen die Zeolithe bereits etabliert sind, versucht man die
Eigenschaften durch Metalldotierungen zu verbessern (siehe hierzu z.B. [163]).

Immer mehr Biokatalysatoren (Enzyme) werden im Bereich der Spezial- und Feinchemi-
kalien entwickelt und ersetzen konventionelle Katalysatoren. Es ist zu erwarten, dass sich
dieser Trend in Zukunft verstérkt. Jedoch ist es noch nicht absehbar, ob die Biokatalysa-
toren auch in den Bereich der Grund- und Industriechemikalien Eingang finden.

Wirbelschichtreaktoren setzen sich immer mehr gegen Festbettreaktoren durch. Der be-
sonderen Anforderungen an die Katalysatoren wird durch die Entwicklung von neueren
wirbelschichtfdhigen Trégerkatalysatoren entsprochen. Wirbelschichtreaktoren zeichnen
sich nicht nur durch einen besseren Stoff- und Warmeaustausch aus, sondern sind auch
besser fiir das Austragen des Katalysators zum Zwecke der Regenerierung und des
Austauschs geeignet.

Die homogene Katalyse findet immer mehr Anwendungen, da man mit moderateren Be-
triebsbedingungen auskommen kann. Auflerdem ist die Selektivitat hoher als bei der hete-
rogenen Katalyse. An den Problemen der Katalysatorabtrennung arbeitet man intensiv.
Die heterogenisierten Homogenkatalysatoren haben nur begrenzte Erfolge gezeigt.

Bei den Polyolefinen verdrangen die Metallocenen langsam die konventionellen Ziegler-
Natta-Katalysatoren. Der noch hohe Preis und die komplizierte Herstellung der Metal-
locenen stellen noch ein Hindernis auf dem Weg zu einer schnelleren Verdridngung dar.

Bei der Entstickung von industriellen Abgasen haben sich bei GroB3kraftwerken vor allem
die Vanadiumpentoxid-Katalysatoren durchgesetzt. Die Zeolithe und Aktivkohle finden
aber bei kleineren Kraftwerken und Miillverbrennungsanlagen Anwendung. Die Ent-
stickungskatalysatoren werden weiter optimiert. Vor allem strebt man ldngere Standzeiten
an.

Die Regenerierung wird auf weitere Katalysatoren ausgedehnt. Frither wurden iiberwie-
gend Katalysatoren der Erdolverarbeitung regeneriert. Heute werden auch Regenerie-
rungsverfahren fiir andere Einsatzbereiche entwickelt, wie z.B. im Umweltbereich und in
der chemischen Industrie.

Der Stand der Wiederaufbereitung von Katalysatoren unterscheidet sich von einem Land
zum anderen durch die verschiedenen Umweltgesetzgebungen. Da jedoch die Umwelt-
gesetze Uiberall auf der Welt verschérft werden und die Deponiekosten steigen, ist eine
Zunahme der Wiederaufbereitung zu erwarten. In Deutschland ist diese Entwicklung weit
voran geschritten. Eine intensivere Wiederaufbereitung verbrauchter Katalysatoren wird
durch die niedrigen Preise der Nichtedelmetalle gebremst.
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Wie in anderen Industriezweigen findet bei den Katalysatorherstellern ein Konzentrati-
onsprozess statt. Parallel dazu nimmt die Internationalisierung zu. Dadurch werden welt-
weit einheitliche Katalysatoren angeboten. Auf der anderen Seite werden immer mehr
Katalysatorvarianten angeboten, die fiir bestimmte Anwendungen mafigeschneidert sind.

Die Regenerierung und Wiederaufbereitung von Katalysatoren wird immer mehr von den
Katalysatorherstellern tibernommen. Dies gilt vor allem fiir die Raffineriekatalysatoren
und die Katalysatoren der Basischemikalien. Auch die Entsorgung von verbrauchten Kata-
lysatoren wird immer mehr in die Hénde der Katalysatorhersteller gegeben. Neuere Ver-
trage enthalten nicht selten eine Riickgabeklausel fiir verbrauchte Katalysatoren.

Grof}e Teile des Katalysatorgeschafts werden immer mehr ausgelagert. Dies gilt vor allem
fiir die Grundchemikalien, insbesondere fiir die Raffinerieprozesse und die Petrochemie.
Nach diesem Modell werden das Scale-up der Katalysatoren (Entwicklung fiir den grof3-
technischen Einsatz) nach der Phase der Forschung und der Katalysatorherstellung an spe-
zialisierte Katalysatorunternehmen vergeben. Es wird geschétzt, dass nur noch 25% der
Katalysatorherstellung in den Chemieunternchmen stattfindet. Dabei gehoren die
deutschen Unternehmen BASF und Bayer zu den Chemieunternehmen mit dem grofBten
Anteil eigener Herstellung von Katalysatoren [9].
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