
Verfahrenstechnik 

Peter Moritz 

Scale-up der Reaktivdestillation 

mit Sulzer Katapak-S 

Shaker Verlag





Scale-up der Reaktivdestillation 

mit Sulzer Katapak-S 

Von der Fakultät Verfahrenstechnik 

der Universität Stuttgart zur Erlangung der Würde 

eines Doktors der Ingenieurwissenschaften (Dr.-Ing.) 

genehmigte Abhandlung 

vorgelegt von 

Peter Moritz 

aus Stadtoldendorf 

Hauptberichter: Prof. Dr.-Ing. H. Hasse 

Mitberichter: Prof. Dr.-Ing. G. Eigenberger 

Tag der mündlichen Prüfung: 23.08.2001 

Institut für Technische Thermodynamik 

und Thermische Verfahrenstechnik 

der Universität Stuttgart 

2002



— > n E 

’ e U T 

— ET 
| E: k 



Berichte aus der Verfahrenstechnik 

Peter Moritz 

Scale-up der Reaktivdestillation mit Sulzer Katapak-S 

D 93 (Diss. Universität Stuttgart) 

Shaker Verlag 
Aachen 2002



Die Deutsche Bibliothek - CIP-Einheitsaufnahme 

Moritz, Peter: 
Scale-up der Reaktivdestillation mit Sulzer Katapak-S / 

Peter Moritz. Aachen: Shaker, 2002 
(Berichte aus der Verfahrenstechnik) 

Zugl.: Stuttgart, Univ., Diss., 2001 
ISBN3-8322-0122-X 

Copyright Shaker Verlag 2002 
Alle Rechte, auch das des auszugsweisen Nachdruckes, der auszugsweisen 
oder vollständigen Wiedergabe, der Speicherung in Datenverarbeitungs- 
anlagen und derÜbersetzung, vorbehalten. 

Printedin Germany. 

ISBN 3-8322-0122-X 
ISSN 0945-1021 

Shaker Verlag GmbH - Postfach 1290 - 52013 Aachen 
Telefon: 02407/95 96 -0 + Telefax: 02407 /9596 - 9 

Internet: www.shaker.de + eMail: info@shaker.de 



i 

Vorwort 

Die vorliegende Arbeit entstand zwischen 1996 und 2000 während meiner Tätigkeit 

als Ingenieur der Sulzer Chemtech AG, Schweiz. 

Mein besonderer Dank gilt Herrn Prof. Dr.-Ing. H. Hasse, der die stets intensive 
Betreuung dieser Arbeit ohne Zögern übernommen hat. Sein starkes Interesse, zahl- 

reiche Diskussionen und wertvolle Anregungen haben entscheidend zum Gelingen 

beigetragen. Er hat mir in allen Phasen mit Rat und Tat zur Seite gestanden. 

Herrn Dr.-Ing. S. Blagov danke ich für die hervorragende Zusammenarbeit und die 

kritische Auseinandersetzung mit dem Thema. Sein Verständnis von Reaktiv- 

destillation hat die Arbeit entscheidend geprägt. 

Ebenso danke ich Herrn Prof. Dr.-Ing. G. Eigenberger für das Interesse an dieser 

Arbeit und die Übernahme des Korreferats. 

Ich möchte mich ferner für die intensive Kooperation auf dem Gebiet der Reaktiv- 

destillation beim Lehrstuhl für Technische Chemie der Universität Oldenburg - Prof. 

Dr. J. Gmehling und Herrn Dr. T. Pöpken bedanken. 

Der Sulzer Chemtech AG danke ich dafür, dass ich eine Arbeit mit diesem für die 

Firma wichtigen Thema neben meiner Tätigkeit als Ingenieur durchführen durfte. Ich 

weiss es zu schätzen, die Erlaubnis erhalten zu haben, Ergebnisse, die im Zusammen- 

hang mit meiner beruflichen Tätigkeit erarbeitet wurden, in die Dissertation einbe- 

ziehen zu dürfen. Insbesondere möchte ich mich bei den Herren K. Breu, R.C. Plüss 

und W.W. Levering für die fortwährende Unterstützung bedanken. Weiterhin danke 

ich Frau Dr.-Ing. C. von Scala und den Herren O. Bailer, Dr. L. Götze, Z. Mandic, C. 

Flisch und Dr. L. Spiegel für die freundschaftliche Zusammenarbeit und die vielen 

wertvollen Diskussionen. Frau S, Mühlheim und Herrn W. Bürge möchte ich für die 

Anfertigung zahlreicher technischer Zeichnungen und Grafiken danken. 

Der grösste Dank gebührt meiner Familie, ohne deren Verständnis und Unterstützung 

ich diese Arbeit nicht hätte vollenden können.



E S { S DiPt E C SIN 

o AA 

.4 { L -n'-"_— A a SE CE  ou '„ 

; E Y M SA k e E aa el 
R SAn '.%I VE nh!l‘iflfir:q|fl»;fi'\ ul R F 

„.°af.„g_f‘! ? AT TTT - Drla m„‚„=‚=. In 

w ;é—simäü-nät 

%* E L"f" 8 mTE 
ü‘.'%ßflß"° TK J 3 SM 

PE nf‘ aAr 

SR E L F 

S
N
 

E
B
 

E
L
 
E
B
 

F
T
 

-i“ L.Hfl-’r MSI .—„f - 

i
 

T
E
 
—
—
 

‚" ‘£51 ; irt‚:":.;—n'; en DE eln 

- -'r‘”‚"*\af' sa 

Zn 9 W 

T'I'l£ i ‘\’“"- 



Inhaltsverzeichnis 

Abkürzungen und Formelzeiche D err err ELEr e k ix 

Zusammenfassun E err E XV 

SA E A S xvii 

1. Problemstellung............. E an SREREreRUERTHRRGE Al 

2. Grundlagen der ReaktivdestillatiON rnnnr en e n EEEEFIEHBHSHES EBB UBERESKENEEIEIG 3 

21 Ra da ND 3 

2.2. Prozesse zur Herstellung und Hydrolyse von Acetaten ...nr rrr ern eene 4 

2.3. Modellreaktion: Synthese von Methylacetat nnn snr r ernr Era K RL karn en e b i 12 

2.4. Rückstandskurvenanalyse für das System der Methylacetatherstellung ........ 13 

2.5. Reaktivdestillationspackung Katapak-S ..eeeeen errn e EK RA RE RA K REE EG 16 

2.6. Scale-up der Reaktivdestillation mit Katapak-S uur Ern I7 

2.6.1. Scale-up mit dimensionslosen Kennzahlen ...nr errnnn eneen 18 

2.6.2. Entwicklung einer Prozedur zum Scale-up der Reaktivdestillation mit 

Ka E SE RE E 18 

2.6.3. Einflussgrössen beim Scale-up der Reaktivdestillation mit Katapak-S.. 19 

3. Experimentesssssusserre nnnnn sEESEREEBHEKRERHKRRURHRHARUBHEBHEHEHBUBTBTEUBSSKHLIKGKEEEHHLFHLESEHEELLGNG 23 

3.1. Strömungsregimes in Katapak-S........0.u.eererer rrr EK RE RE RR ERRERKAEREEEEEKUG 23 

3.2. Modellexperimente.......4.4..r.rrr rrr enr ennnr EE EK RUHEEE LU HEK EEKUENDÄHEKEKALEEHKRR LKA EL KEEL ELEn 26 

3.3. Strömungsvisualisierung ...nr errnnn en ebte erg ennn ED eake ea na k ernne da k LenE 27



vi 

3.4. Fluiddynamik der Katapak-S Laborpackung...............04.00044444r44444
n 00rr EEEE En e ern 31 

3.4.1. Kolonnenaufbat aesseree rrnr ennnr E E RE HEK HE NN EEEEEEEKETTERMEEEEEEEKEEKRREERREEKGEEG 31 

3.4.2. HOld-UP eeaseerereer err rrr Ern EE TELn EEREEEEE RR ENEEERKKERKKRURUEEETKEREEREEERRERKRUURUREUGG 33 

3.4.3. DruckverlusSt ennnr nnnnnr nnn E EAEEEKKELLU CC E RRRREUURERRBEURREREEEELERAREHHUENKEEUUEHHEN 35 

34 VE TE 36 

3.5. Trennleistung der Katapak-S Laborpackung ...r err err errn HEKn 38 

3:5.1.. Messung und RE 39 

3.6. Fluiddynamik der industriellen Katapak-S.ueeeeen ennnr nnnnn nn ER RE KK RE 40 

3:6:1: Kln G 40 

ED( NN N 41 

363 D e 41 

SO VEr er d 42 

3:7. Trennleistung der industriellen Katapadke Sa e nn 44 

S OE n 44 

3,7.2. Messung und Resultate ..nnnr errn EREEELE EBB RE AFREEH TE ELE TE arhe nnn 45 

3.8. Reaktionskinetische Experimente mit Katapak-Seeeeee e 47 

S81 -KA R E NS UD C 48 

382 Messunp nd-Resaltate S U M ST 52 

3,9. Reaktivdestillation mit Katapak-S errn 54 

Modellierung und Simulatiot arrrnnn 56 

M r Wbe enr 56 

4:2. Fluidaynamik yon Katapake S en erlr 59 
e n SE 60 
A E D S ON 63



vil 

43 Reaktiönskinetik. mıt Katapak- SK U a DA merla 7T 

4.4. Reaktivdestillation mit Katapak-S ernnnr eannn 79 

4:4.1. Gleichgewichtsstufenmodel l 0n SNrl 80 

4:4 2 Stoüberganps me d A NN LEA 80 

4.4.3. Modellierungstiefe für die Reaktivdestillation mit Katapak-S............... 82 

4.4.4. Modellierung und Simulation der Reaktivdestillation mit Katapak-S.... 84 

4:4.5. Vergleich Simulatiön / Exper me LA EL 88 

4.4.6. Fehlerbertachtän e DE A 97 

4.4.7. Ergebnisse für das Stoffübergangsmodell ... 102 

4.4'8. Parameterstüdien. ... E U SS N 104 

4.:4.:8. Mehrfach StatiOHdre Z e 107 

5. Scale-up Prozedur und Verfahrensentwicklung...s.usnnnnrnrrr HEnnn 110 

6. LiteraturverzeichniS.............. L 113 

ENTLUE TE D 125 

Anhang A.. Thermodynamische Daten SA 125 

Anhang: B: Reaktions in A NN 129 

Anhang C. Experimentelle Datee srnnn a S TEL BEE RE EDENNRA RE HRE ELE 130 

Anhang (L Modellexperime e N E 130 

Anhang C.2. Fluiddynamik Katapak-S Laborpackung ......eeseeeeer err 130 

Anhang C.3. Trennleistung Katapak-S Laborpackung ...nnnr 134 

Anhang C.4. Fluiddynamik Katapak-S 170.Y ..unueer erlrn rrnr ee kara nnnn nEneUEkEOEn 135 

Anhan& C.5. Tremleistung Katapak-S 170 eeer e rn RE 138 

Anhang C.6. Kinetische Experimenten Katapak-S 170.Y ...nnn 138 

Anhang C.7. Reaktivdestillation Katapak-S Laborpackungß.......essereee 139



vill 

Anhang C.8. Reaktivdestillation Katapak-S 170.Y .......eeieeererr rrrnnn 151 

Anhang D. ApparatelisteN............00.0000000700r0rrr rrr rrr EE EK EE RE REEEEHEEE RE EEE RET EEEEG 159 

Anhang D.1. Fluiddynamik Katapak-S Laborpackung ...r 159 

Anhang D.2. Trennleistung Katapak-S LaborpacKkung .............44rrrer err 159 

Anhang D.3. Fluiddynamik Katapak-S 170.Y .....eeeeeeeeere errn rn ennn EEEEEEEEREEEE 160 

Anhang D.4. Trennleistung Katapak-S 170.Y ....04eieireeirer ennn rebehtelehneeennenEEGe 160 

Anhang D.5. Kinetische Experimente und Reaktivdestillation Katapak-S 

E N 160 

Anhang E. Fehlerabschätzung für experimentelle Daten ...nnnr ekeeee er ete 162 

Anhang E: Fluiddynamik Labermas Dn En dae e 162 

Anhang E.2, Trennleistung LabormassSta bannnr EE RE 162 

Anhang E.3. Fluiddynamik Katapak-S 170.Yereeererreereen errnnn 162 

Anhang E.4.. Trennleistung Katapak-S 170.Y .eeretereeereet er re ennnr ennnr le nnnn 162 

Anhang E.5. Reaktionskinetik und Reaktivdestillation Katapak-S 170.Y .... 163 

Anhang F: Auswertung Trenlei S eeeee ennn errn er nnnnnn en e 164 

Anhang G. Ergebnisse Modellierunß ennnr 167 

Anhans G: Le-Holdap/ Brückverlust LLL Z U e T sın 167 

Anhang G:2. Verwelzeitverhälte e e 168 

Anhang G3, REgn 169



IX 

Abkürzungen und Formelzeichen 

Lateinische Symbole 

a [m?/m?] 

a 

a [K] 

A [m?] 

A 

A 

b 

B 

B 

c [mol/m”] 
© [m/s] 

c [K"'] 
Cr LJ/mol K] 

Cr [J/mol K] 

[8 

C 

Cn C C: 

d [m] 

D 

D [m] 

D [m?/s] 

D [mol/s, kg/s] 

E [m*/m*] 

E 

E& [J/mol] 

f 

F 

F 
F [PEIÜ 5] 

F [mol/s] 

g [m/s*] 

g [kg/m?s] 
G 

spezifische Oberfläche 

Aktivität 

UNIQUAC-Parameter 

Querschnitts- oder Austauschfläche 

Strömungsregime A 
Antoine-Parameter 

UNIQUAC-Parameter 

Strömungsregime B 
Antoine-Parameter 

Konzentration des Tracers 

Belastungsfaktor 

UNIQUAC-Parameter 

molare Wärmekapazität 

mittlere molare Wärmekapazität 

Anpassungsparameter für Druckverlust 

Antoine-Parameter 

Parameter für Friction-Faktor 

Durchmesser 

Anpassungsparameter für Druckverlust 

Kolonnen- oder Rohrdurchmesser 

axialer Dispersionskoeffizient 
Destillatstrom 

Anpassungsparameter für Hold-up 

Verteilungsfunktion 

Aktivierungsenergie 

Friction-Faktor 

Anpassungsparameter für Hold-up 

Korrekturfaktor für Rieselbettkinetik 

F-Faktor 

Feedstrom 

Erdbeschleunigung 

spezifische Gasbelastung 
Anpassungsparameter für Hold-up



-
 
R
R
 

€ 
E 
S
a
 
a
 
n
 
O
S
 
Z
 

Y
E
C
U
A
N
 

>
 

[kg/s] 
L/mol] 

[J/mol] 

Im’/m’] 

[m] 
[mol/m? s] 

[mol/kg s]] 

[m/s] 
[W/m? K] 

[kg] 
[m’/m?] 

[mol/s] 

[Pa] 

[W] 
[m] 

[m*/m] 

[mol/m? s, mol/g s] 

[J/mol K] 
[s] 
[K] 
[s] 

Gasbelastung 

molare Enthalpie 

mittlere Verdampfungsenthalpie 

Hold-up 

Höhe 

Diffusionsstromdichte 

Geschwindigkeitskonstante 
effektiver Stofftransportkoeffizient 

Wärmedurchgangszahl 

Gleichgewichtskonstante 

Anpassungsparameter für Druckverlust 
Anpassungsparameter für Druckverlust 

Laplace-Transformation 

Masse 

Anpassungsparameter für Hold-up 

Molzahl 

Anzahl Austauscheinheiten 

Anpassungsparameter für Hold-up 

Anzahl Komponenten 

Anzahl Trennstufen 

Molenstrom 

Druck 

Anpassungsparameter für Hold-up 

Trennfaktor 

Anpassungsparameter für Druckverlust 

Wärmestrom 

Seitenlänge 

Laplace-Variable 

Stoffaustauschfläche pro Längeneinheit 
Reaktionsgeschwindigkeit 
Rücklaufverhältnis 

Anpassungsparameter für Druckverlust 
allgemeine Gaskonstante 

Zeit 

Temperatur 

mittlere Verweilzeit 

UNIQUAC—Wec:hselwirkungspmgmaer



V [m?] 

V [m?/s] 

W [m/s] 

w [kg/kg] 
W [m*/m? s] 

X [mol/mol] 

X [Pa s/m“] 

X 

y [mol/mol] 

Y [Pa s/m?] 

Z [m] 

Z [Pa/m] 

Z [m] 

Griechische Symbole 

a [°] 
@ 

ö [m] 

Ä 

E [m?/m*] 

n [Pa s] 

n 
v [m*/s] 

Yi 

N 

@ [m*/m’] 
p [kg/m‘”] 
6 [s] 

6 [N/m] 

9 

9 
T [s] 

w 

Indizes (tiefgestellt) 

xi 

Volumen 

Volumenstrom 

Geschwindigkeit 

Massenanteil 

Flüssigkeitsbelastung 

Molanteil in der Flüssigphase 

Anpassungsparameter für Druckverlust 
Reaktionsumsatz 

Molanteil in der Dampfphase 

Steigung der Druckverlustkurve bei Wg .max 

Strecke 

Druckverlust bei WG.max 

Gesamtlänge des betrachteten Systems 

Plissierwinkel zur vertikalen Achse 

relative Flüchtigkeit 

Filmdicke 

Differenz 

Lückengrad oder Anteil 

dynamische Viskosität 

Bodenwirkungsgrad 

kinematische Viskosität 

stöchiometrischer Faktor der Komponente i 

Anzahl der Phasen 

dynamischer Anteil 

Dichte 

Varianz 

Oberflächenspannung 

dimensionslose Zeit 

mittlere dimensionslose Zeit 

hydrodynamische Verweilzeit 

Widerstandsbeiwert 

Region I, unterhalb Flutbereich



ein 

exp. 

“
 
Q
Q
 
M
 

A
z
 

kat 

xil 

Region II, Flutbereich 

Hinreaktion 

Rückreaktion 

Ausgang 

Basis Aktivitäten 

Strömungsregime A 

berechnet 

Strömungsregime B 

Bildung 

Schüttung in der Packung 

trocken 

die dynamische Zone betreffend 

Eingang 

effektiv 

experimentell 

Feed 

gasseitig 

Gleichgewicht 

hydraulisch 

die Komponente i, j betreffend 

Katapak-S 

Katalysator 

Kühlwasser 

flüssigkeitsseitig 

maximal 

die Stufe n betreffend 

Produkt 

Partikel, Korn 

Reaktion 

die stagnante Zone betreffend 

Austausch stagnante/dynamische Zone 

Verdampfung 

Drahtgitter 

Wand 

Basis Molanteil



Indizes (hochgestellt) 

0 
* 

* 

S 

Abkürzungen 

Bo 

DBE 

DDBST 

Fr 

HAc 

H;0 

HSO4 

ID 

NSTM [1/m] 

NTS 

NTSM [1/m] 

MeAc 

MeOH 

MePr 

MTBE 

PVA 

Re 

TAME 

18 

xili 

Standardbedingungen 

Grenzfall 

Gleichgewichtszustand 

gesättigt 

Bodensteinzahl 

Dibutylether 

Dortmunder Datenbank Software & Separation 

Technology GmbH 

Feed 

Froudezahl 

Essigsäure 

Wasser 

Schwefelsäure 

Innendurchmesser 

Flüssigphase 

Anzahl Rührkessel pro Meter 

Anzahl theoretischer Trennstufen 

Anzahl theoretischer Trennstufen pro Meter 

Methylacetat 

Methanol 

Methanolester 

Methyl-tert.-Butyl-Ether 

Produkt 

Polyvinylalkohol 

Reynoldszahl 

Dampfphase 

tert.-Amyl-Methyl-Ether 

Trennstufe



A
 
k
l
 
n
 

Aa 
f 

e A
 

'



XV 

Zusammenfassung 

Die heterogen katalysierte Reaktivdestillation kombiniert die heterogen katalysierte 
chemische Reaktion und die destillative Stofftrennung in einem Apparat. Der feste 
Katalysator kann dabei zum Beispiel in Form von Granulat in einer Packung wie 
Katapak”-S' in der Reaktivdestillationskolonne immobilisiert werden. Der Einsatz 

der heterogen katalysierten Reaktivdestillation ermöglicht häufig eine Vereinfachung 

von Prozessen und damit eine Verbesserung von deren Wirtschaftlichkeit. Diesem 

Anreiz standen bislang insbesondere Unsicherheiten im Scale-up der heterogen kata- 

Iysierten Reaktivdestillation gegenüber. 

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird eine Methodik zum sicheren Scale-up der 

heterogen katalysierten Reaktivdestillation am Beispiel der Herstellung von Methyl- 

acetat mit Katapak-S entwickelt. Ausgehend von gezielten Experimenten im Labor- 
massstab ermöglicht die vorgeschlagene Vorgehensweise die modellgestützte 

Auslegung einer Reaktivdestillationskolonne im industriellen Massstab. Die Scale-up 

Prozedur wird in folgenden Schritten entwickelt: 

e Festlegung der Modellreaktion: Als Modellreaktion wird die Synthese von 

Methylacetat gewählt. Die Veresterung von Methanol mit Essigsäure gehört zur 

Klasse der Gleichgewichtsreaktionen und ist damit eine für die Reaktivdestillation 

relevante Reaktion. Daneben ist das Reaktionssystem thermodynamisch 

anspruchsvoll. 

* Definition der relevanten Einflussgrössen: Es werden die wesentlichen Grössen 

definiert, welche die heterogen katalysierte Reaktivdestillation mit Katapak-S 

beeinflussen. 

e Experimentelle Untersuchung der Einflussgrössen: Experimentelle Untersuchun- 

gen der Strömungsregimes, des dynamischen Hold-ups, des Druckverlusts, des 

Verweilzeitverhaltens und der Trennleistung von Katapak-S in zwei verschiede- 

nen Massstäben dienen der Entwicklung sowie der Verifizierung der Modelle. 

® Experimentelle Untersuchung der Reaktivdestillation mit Katapak-S für die 

Modellreaktion: Zur Verifizierung des Modells zur Simulation der Reaktivdestil- 

lation mit Katapak-S werden Experimente zur Herstellung von Methylacetat in 

Reaktionskolonnen mit zwei unterschiedlichen Durchmessern (50 und 220 mm) 

durchgeführt. 

; Katapak”-S ist ein eingetragenes Warenzeichen der Sulzer Chemt
ech AG, Schweiz
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e Modellentwicklung zur Beschreibung der Einflussgrössen: Ausgehend von einer 

einfachen fluiddynamischen Modellvorstellung zur Beschreibung der Strömungs- 

regimes in Katapak-S werden Modelle zur Voraussage der Grenzbelastung 

(Wechsel im Strömungsregime), des dynamischen Hold-ups, des Druckverlustes, 

des Verweilzeitverhaltens und der Reaktionskinetik in Katapak-S entwickelt. 

e Modellentwicklung und Simulation der Reaktivdestillation mit Katapak-S für die 

Modellreaktion: Unter Nutzung der Erkenntnisse über die Einflussgrössen wird 
ein Modell zur Simulation der Reaktivdestillation mit Katapak-S entwickelt. Zur 

Festlegung der erforderlichen Modellierungstiefe werden vergleichende Simula- 

tionen mit verschiedenen Gleichgewichtsstufenmodellen sowie einem Stoffüber- 

gangsmodell durchgeführt. Die im Rahmen dieser Arbeit durchgeführten Simula- 

tion haben voraussagenden Charakter. Die verwendeten Modelle werden nicht an 

experimentelle Daten der Reaktivdestillation angepasst. 

* Vergleich von Simulation und Experiment: Berechnungen mit den hier entwickel- 
ten Modellen werden den experimentellen Ergebnissen gegenübergestellt und 

diskutiert. Die Grenzbelastung, der dynamische Hold-up, der Druckverlust, das 

Verweilzeitverhalten und die Reaktionskinetik in Katapak-S werden mit den 

Modellen gut korreliert. Die Modellierung der Reaktivdestillation mit einem 

Gleichgewichtsstufenmodell unter Berücksichtigung der Reaktionskinetik ist für 
die hier betrachtete Herstellung von Methylacetat gut geeignet, aufwendigere 
Modelle bringen keine eindeutigen Vorteile. 

* Zusammenfassung der Ergebnisse zu einer Scale-up Prozedur: Die hier erzielten 
Ergebnisse werden zu einer Scale-up Prozedur für die Reaktivdestillation mit 
Katapak-S zusammengefasst. Auf dieser Basis birgt die Entwicklung von 
Reaktivdestillationsprozessen mit Katapak-S keine wesentlich höheren Risiken als 
die Entwicklung konventioneller Prozesse. 

Die _hier entwickelte Scale-up Prozedur wird von den Prozessingenieuren der 
Abteilung Trenn- und Reaktionstechnologie der Sulzer Chemtech AG bei der 
Prozessentwicklung und der Auslegung von industriellen Reaktivdestillations- 
kolonnen bereits erfolgreich verwendet.
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Summary 

In heterogeneously catalyzed reactive distillation, chemical reaction and distillative 

separation are combined in one column. The solid catalyst can be immobilized in that 

column in a packing like Katapak”-S', for example as catalyst granules. Applying 

heterogeneously catalyzed reactive distillation allows in many cases to simplify 

processes, so that economic benefits can be achieved. Despite this, up to now, hetero- 

geneously catalyzed reactive distillation is not widely used in the process industries. 

One of the main reasons for this are uncertainties in the scale-up of this complex 

process, 

In the present work, a method for the reliable design and scale-up of heterogeneously 

catalyzed reactive distillation is developed using Methyl Acetate synthesis with 

Katapak-S as example. Using that method, based on selected laboratory scale 

experiments a model-based design of an industrial scale reactive distillation column 

is possible. 

The work is organized as follows: 

* Model reaction: The synthesis of methyl acetate was chosen as model reaction. 

The conversion in the esterification of Methanol with Acetic Acid is limited by an 

unfavorable chemical equilibrium. The reaction is, therefore, relevant for reactive 

distillation. The mixture encountered in that reactive distillation is strongly non- 

ideal, so that its thermodynamic description is not trivial. 

® Process parameters: As prerequisite of the model development, the parameters, 

which influence the heterogeneously catalyzed reactive distillation with Katapak- 

S, are defined. 

e Experimental investigations and modeling of fluid dynamics and separation 

efficiency: Experimental investigations of the flow regimes, the dynamic liquid 

hold-up, the pressure drop, the residence time behavior and the separation 

efficiency of Katapak-S in two different scales are presented. Correlations for 

these properties are developed. 

® Modeling and simulation of reactive distillation with Katapak-S for the model 

reaction: Based on the information obtained in the previous steps, models of 

different complexity for the reactive distillation with Katapak-S are developed. 

Three types of stage models and a rate-based model are compared. The simulation 

' Katapak”-S is a registered trademark of Sulzer Chemtech Ltd, Switzerland
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results are predictions and are not adjusted to the experimental reactive distillation 

data. 

e Reactive distillation experiments with Katapak-S: The synthesis of Methyl Acetate 

is carried out in reactive distillation columns of two different diameters: laboratory 

scale (50 mm) and semi-industrial scale (220 mm). These experiments are used for 

the verification of the model for the reactive distillation with Katapak-S. 

e Comparison of simulation and experiment: Simulations with the different models 

are compared to the experimental data and discussed. An equilibrium stage model 

accounting for reaction kinetics is the best choice for the Methyl Acetate reactive 
distillation. No clear improvements are found using more detailed models. 

e Scale-up procedure: The achieved results are combined to a scale-up procedure 

for the reactive distillation with Katapak-S. Using that procedure, the risks in the 

development of a reactive distillation process with Katapak-S are not necessarily 

higher than those for a conventional process. 

The scale-up procedure developed in the present work is successfully used by Sulzer 
Chemtech's process engineers for the development and design of industrial scale 
reactive distillation processes.



1. Problemstellung 

Die Überlagerung von chemischer Reaktion und thermischer Stofftrennung in einem 

Apparat hat in den letzten Jahren wachsendes Interesse gefunden, sowohl in der 

industriellen Anwendung als auch in der Forschung. Beispiele für die Kombination 
dieser beiden Prozessschritte sind u.a. Membranreaktoren, die Reaktivabsorption und 

die Reaktivdestillation. Durch die simultane Durchführung von Reaktion und Stoff- 
trennung können sich gegenüber der sequentiellen Anordnung der Grundoperationen 
wirtschaftliche Vorteile ergeben. 

Die Reaktivdestillation kombiniert die chemische Reaktion und die destillative Stoff- 

trennung. Diese hybride Prozessvariante hat in der Vergangenheit hauptsächlich bei 

der homogen katalysierten Herstellung von Acetaten (Agreda und Partin, 1984; 

Agreda et al., 1990) und der heterogen katalysierten Produktion von Kraftstoffadditi- 

ven (Smith, 1978; Hutchings et al., 1992; DeGarmo et al., 1992; Shelden und 

Stringaro, 1995) industrielle Anwendung gefunden. Einen Überblick über weitere 

realisierte Reaktivdestillationsprozesse geben Sundmacher (1995) und Doherty und 

Buzad (1992). 

Der Vorteil der heterogen katalysierten Reaktivdestillation gegenüber der homogenen 

liegt darin, dass der Katalysator in Form von Granulat in einer Packung wie Katapak- 

S in der Reaktivdestillationskolonne immobilisiert ist und nicht in einem nachge- 

schalteten Aufarbeitungsschritt von der Reaktionsmischung abgetrennt werden muss. 

Weiterhin kann bei der heterogenen Verfahrensvariante die Lage der Reaktions- 

zone(n) in einer Kolonne exakt definiert werden. Die damit verbundene, einfachere 

Prozessführung reduziert insgesamt die Investitions- und Betriebskosten deutlich. 

Der Scale-up der Reaktivdestillation wurde von der Arbeitsgruppe um Agreda für den 

homogen katalysierten Fall am Beispiel der Herstellung von Methylacetat ausführlich 

beschrieben (Agreda und Partin, 1984; Agreda et al., 1990). Die heterogen kataly- 

sierte Reaktivdestillation zur Herstellung und Hydrolyse von Acetaten hat im 

Vergleich zur homogenen Verfahrensvariante bis heute noch keine breite Anwendung 
gefunden, obwohl ihr Potential als hoch eingeschätzt wird. Die wichtigsten 

Argumente, die gegen diese Verfahrensvariante angeführt werden, waren bislang die 

Unsicherheiten beim Scale-up, fehlende Auslegungskriterien für Katalytisch 

wirksame Einbauten und, damit untrennbar verbunden, mangelnde Betriebserfahrung. 

Daneben wurde der Scale-up für die heterogen katalysierte Variante in der Literatur 

bislang nicht diskutiert.
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Die Prozessentwicklung eines heterogen katalysierten Reaktivdestillationsprozesses 

wird im Labormassstab durchgeführt. Der Pilot- oder semi-industrielle Massstab 

muss dann zumeist aus Kostengründen übersprungen werden, so dass die im Labor 

gewonnenen Erkenntnisse direkt auf den industriellen Massstab übertragen werden 

müssen. Bei der Destillation bereitet diese Übertragung mittlerweile kaum noch 

Schwierigkeiten. Die wichtigste Einflussgrösse ist hier die Trennleistung. In Zukunft 

soll dabei sogar auf Versuche in Laborkolonnen mit einem Durchmesser von 30 mm 

zurückgegriffen werden (Herguijuela et al., 1999). 

Bei der heterogen katalysierten Reaktivdestillation bestanden beim Scale-up bislang 

erhebliche Unsicherheiten, da hier ein Scale-up sowohl bezüglich der Trennleistung 

als auch bezüglich der Reaktionskapazität erfolgen muss. Aufgrund der Komplexität 

war die Absicherung des Scale-ups dieser Prozessvariante in der Vergangenheit nur 

durch sehr grossen experimentellen Aufwand möglich. 

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird eine Prozedur entwickelt, die es ermöglicht, 

ausgehend von Simulationen und Experimenten zur Reaktivdestillation mit Katapak- 

S in einer Laborkolonne, eine Reaktivdestillationskolonne im industriellen Massstab 

sicher auszulegen. 

Der Schwerpunkt liegt dabei auf der Entwicklung eines methodischen Vorgehens für 
den Scale-up der heterogen katalysierten Reaktivdestillation mit Katapak-S am 
Beispiel der Herstellung von Methylacetat. Die wichtigsten Ergebnisse lassen sich 
‚jedoch auch auf andere Fälle übertragen.
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2. Grundlagen der Reaktivdestillation 

2.1. Reaktivdestillation 

Die Kombination von chemischer Reaktion und destillativer Stofftrennung kann bei 
geeigneten Prozessen, wie zum Beispiel Veresterungen, Umesterungen, Veretherun- 
gen, Isomerisierungen und Alkylierungen, erhebliche Vorteile gegenüber der 
konventionellen Prozessführung ergeben: (a) Verlagerung des Gleichgewichtes und 
damit Erhöhung des Umsatzes bei Gleichgewichtsreaktionen durch gleichzeitige 

Abtrennung aller oder eines der Produkte nach dem Prinzip von Le Chatelier, (b) 

Unterdrückung von unerwünschten Nebenreaktionen durch selektive Entfernung des 

Wertproduktes, (c) Nutzung der Reaktionswärme zur Stofftrennung, (d) Einsatz von 

nahezu stöchiometrischem Feed bei hohem Reaktionsumsatz. Daraus resultieren im 

Vergleich mit konventionellen Prozessen geringere Investitions- und Betriebskosten, 

welche die Reaktivdestillation attraktiv machen. 

Die Verfahrensvariante Reaktivdestillation ist im Grunde eine altbekannte Technolo- 
gie, Die ersten Patente gehen bis ins Jahr 1921 zurück. Backhaus (1921, 1922, 

1923a,b) befasste sich mit homogen katalysierten Veresterungsprozessen und legte 

damit den Grundstock für die Entwicklung der Reaktivdestillation zur Herstellung 

von Acetaten. Sehr umfassend wurde die homogen katalysierte Reaktivdestillation in 
den siebziger Jahren von Hartig und Regner (1971) und von Block und Hegner 

(1977) an Verfahren zur Herstellung von Butylacetat und Ethylglycolacetat disku- 

tiert. Über die Durchführung von heterogen katalysierten Destillationsprozessen 

wurde dagegen erst Mitte der sechziger Jahre das erste Mal berichtet (Spes, 1966). Im 

Jahre 1978 patentierte die Firma Chemical Research & Licensing ein Verfahren zur 

Herstellung von Methyltertiärbutylether (MTBE) und setzte dabei erstmals eine 

strukturierte Katalysatorpackung ein (Smith, 1978). 

Bis heute hat jedoch die heterogen katalysierte Reaktivdestillation keine all zu breite 

Verwendung gefunden. Die Verfahren beschränken sich hauptsächlich auf die 

Herstellung von MTBE (Smith, 1978; Hutchings et al., 1992; DeGarmo et al., 1992; 

Shelden und Stringaro, 1995) und wenige Alkylierungsprozesse (Schoemaker und 

Jones, 1987; Crossland et al., 1993; Smith, et al., 1994).
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2.2. Prozesse zur Herstellung und Hydrolyse von Acetaten 

Die Reaktivdestillation ist bei Reaktionen von Vorteil, die aufgrund ihrer Gleichge- 

wichtslage nicht vollständig ablaufen. Dies trifft auch auf die Verfahren zur 

Herstellung und Hydrolyse von Acetaten zu, welche bereits mit der homogen 

katalysierten Reaktivdestillation kommerzielle Anwendung gefunden haben. Bei der 

Reaktivdestillation werden die Produkte laufend aus dem Reaktionsgemisch entfernt. 

Daher kann sich das chemische Gleichgewicht nicht einstellen und eine hohe Reakti- 

onsgeschwindigkeit wird aufrecht erhalten. Der erzielbare Umsatz ist deshalb 

wesentlich höher als bei konventionellen Verfahren, bei denen Reaktion und Stoff- 

trennung nacheinander erfolgen. 

Bei der Synthese von Methylacetat konnten durch die Einführung der Reaktiv- 

destillation starke Vereinfachungen erzielt werden. Methylacetat wird durch Vereste- 

rung von Methanol mit Essigsäure hergestellt. Beim konventionellen Verfahren 
enthält das den Reaktor verlassene Reaktionsgemisch alle vier Komponenten. Um 

Methylacetat als Wertprodukt rein zu gewinnen, muss es von den übrigen drei 

Komponenten abgetrennt werden. Dies ist destillativ sehr aufwendig, da Methylacetat 

mit Wasser und mit Methanol zwei Leichtsiederazeotrope bildet. Ferner ist die 

Trennung von Essigsäure und Wasser bekanntlich wegen der kleinen Trennfaktoren 

sehr energieintensiv. Eastman Kodak konnte durch die Einführung der Reaktiv- 

destillation ihren Methylacetat-Prozess von zwei Reaktoren und acht Destillations- 

kolonnen (Agreda, 1988) auf eine Reaktionskolonne und zwei weitere Destillations- 
kolonnen reduzieren (Agreda und Partin, 1984; Agreda et al., 1990). Dieser Prozess 
ist in Abbildung 2.2.-1 dargestellt, 

Der Aufbau und damit die Funktion der Reaktivdestillationskolonne wird anhand der 
Abbildung 2.2.-2 erläutert. Die Kolonne besteht aus vier Bereichen. Im Reaktionsteil 
werden die Edukte Methanol und Essigsäure zu Methylacetat und Wasser umgesetzt. 
Die Reaktion wird dabei homogen mit Schwefelsäure katalysiert. Darüber ist ein 
Extraktivdestillationsteil angeordnet, in dem die extraktive Wirkung von Essigsäure, 
die oberhalb dieses Teils gespeist wird, ausgenutzt wird, um die Azeotrope 
Methylacetat/Wasser und Methylacetat/Methanol zu brechen und Methanol und 
Wasser in den Reaktionsteil zu befördern. Oberhalb des Essigsäure-Feeds und 
unterhalb des Methanol-Feeds ist je ein destillativer Teil angeordnet, Im oberen Teil 
wird Methylacetat von Essigsäure getrennt, im unteren Teil Methanol von Wasser 
(Agreda et al., 1990).
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Abbildung 2.2.-1: Methylacetat-Prozess mit Reaktivdestillation von Eastman Kodak 

(nach Agreda et al., 1990) 
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Abbildung 2.2.-2: Reaktivdestillationskolonne im Methylacetat-Prozess von East- 

man Kodak (nach Agreda et al., 1990)
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Durch diese Anordnung kann eine sehr hohe Methylacetatreinheit
 erreicht werden. 

Jedoch muss in der Reaktivdestillation erheblicher Aufwand 
getrieben werden. Die 

Kolonne umfasst insgesamt 60 Böden mit sehr hohen Überlaufwehren z
ur Erhöhung 

der Verweilzeit. Dadurch haben die Edukte eine Verweilzeit von bi
s zu 2.4 Stunden 

in der Reaktionszone der Kolonne (Agreda und Partin, 1984). 

Im Eastman Kodak Prozess enthält der Essigsäure-Feed Verunreinigungen wie Ethyl- 

acetat, Propionsäure, n-Propylacetat und andere Ester, die sich im oberen Teil 
der 

Reaktionskolonne anreichern. Durch die Entnahme eines Seitenstroms werden diese 

Verunreinigungen ausgeschleust und in zwei Destillationskolonnen aufgearbeitet 

(Agreda und Partin, 1984). 

Den gleichen Aufbau der Reaktivdestillationskolonne haben Krafczyk und Gmehling 

(1994) im Labormassstab realisiert. Sie haben dabei die Reaktionszone mit Katapak- 

S ausgerüstet. Als Katalysator diente das saure Ionenaustauscherharz Amberlyst 15. 

Auf dieser Grundlage wurden weitere Untersuchungen der Methylacetatsynthese von 

Pöpken et al. (2000a) mit Katapak-S Laborpackungen sowie im Rahmen dieser 

Arbeit mit dem industriellen Katapak-S Typ durchgeführt (Moritz et al., 2000). 

Methylacetat wird grösstenteils als Einsatzstoff für die Herstellung von Acetanhydrid 

verwendet, die Verwendung auf dem freien Markt als Lösungsmittel ist sehr 
beschränkt. Bei der Herstellung von Polyvinylalkohol (PVA) fällt Methylacetat in 

grossen Mengen als Nebenprodukt an. Vinylalkohol wird in diesem Prozess mit 

Essigsäure verestert und anschliessend zu Polyvinylacetat polymerisiert. Im nachfol- 

genden Umesterungsschritt von Polyvinylacetat mit Methanol zu PVA fällt Methyl- 

acetat im stöchiometrischen Verhältnis zu PVA als Nebenprodukt an. Da der Methyl- 
acetat-Markt zu klein ist und die Entsorgung zu teuer ist, wird Methylacetat wieder 
zu Essigsäure und Methanol zurückgespalten, die als Einsatzstoffe im PVA-Prozess 
verwendet werden. Es kommt jedoch bei diesem Prozess aufgrund der schlechten 
Gleichgewichtslage zu hohen Kreislaufströmen. Der sehr energieintensive konven- 
t;g;äle Prozess umfasst einen Reaktor und vier Destillationskolonnen (Fuchigami1, 

Fucl_ligami (1990) berichtet in seiner Arbeit als erster über den Einsatz der Reaktiv- 
destillation bei der Hydrolyse von Methylacetat. Neben der Reaktivdestillations- 
kolonne sind dabei lediglich zwei weitere Destillationskolonnen erforderlich. Palmer 
e? al. (1992) und Kim et al. (1998) gehen einen ähnlichen Weg und setzen ebenfalls 
eine Reaktivdestillationskolonne ein. Diese genannten Verfahren leiden daran, dass 
Methylacetat nur teilweise zu Methanol und Essigsäure umgesetzt wird. Die 1\;Ienge 
an Methylacetat im Produktstrom der Reaktivdestillationskolonne macht- den Einsatz
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von mindestens einer zusätzlichen Reinigungsstufe bei grossen Recycle-Strömen 
nötig, was zu zusätzlichen Investitions- und Betriebskosten führt. Die Sulzer 
Chemtech AG hat zusammen mit der Wacker Chemie GmbH ein neuartiges Verfah- 
ren zum Patent angemeldet, das sich durch die Kombination eines Vorreaktors mit 
einer nachgeschalteten Reaktivdestillationskolonne auszeichnet. Das Verfahrenskon- 
zept ist in Abbildung 2.2.-3 dargestellt (Moritz et al., 1999a). 

Methylacetat und Wasser im Überschuss werden einem Vorreaktor zugeführt, in dem 

die Hydrolyse-Reaktion bis nahe dem chemischen Gleichgewicht stattfindet. Der 

Reaktorausgang ist mit einer Reaktivdestillationskolonne verbunden, in welcher der 

Reaktionsumsatz über den Gleichgewichtsumsatz hinaus erhöht wird, so dass nahezu 

vollständiger Umsatz erzielt werden kann. Leichtsieder werden der Reaktivdestillati- 

onskolonne mit einem kleinen Kopfstrom entnommen. Der Sumpfstrom der Reaktiv- 

destillationskolonne, der Essigsäure, Methanol, Wasser und nur sehr wenig Methyl- 

acetat enthält, wird einer Destillationskolonne zugeführt, mit der Methanol im Kopf 

zurückgewonnen wird. Der Sumpfstrom der Destillationskolonne enthält abhängig 

vom Methylacetat/ Wasser-Einsatzverhältnis ein Essigsäure/Wasser-Gemisch mit 

Essigsäure-Konzentrationen von 35-60 Gew. %. Dieser Strom wird in einer weiteren 

Kolonne destillativ getrennt. 

{ H2Q MeAc LIGHTS MeCH. 2 

| 

PRE-REACTOR 

A 
MeCH, HAc, H20 HAc, H20 HAc 

MeOH SEPARATION HAc 

S Vc%fä?;‚ü ON COLUMN CONCENTRATION 

Abbildung 2.2.-3: Hydrolyse von Methylacetat (Moritz et al., 1999a)
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Je nach Fahrweise der Kolonnen kann im Sump
f der zweiten Kolonne auch reine 

Essigsäure gewonnen werden. Der Kopfstro m d
ieser Kolonne enthält dann Wasser, 

Methanol und einen Methylacetatanteil, der vom Was
ser/Methylacetat Einsatzver- 

hältnis abhängt. Dieser Strom muss anschliessend weiter auf
getrennt werden. Die 

Hauptmerkmale des Prozesses sind im folgenden aufgelistet
: 

hoher Umsatz: 

Der Methylacetat-Umsatz beträgt durch die Kombination von Vorreaktor 
und 

Reaktivdestillationskolonne bis zu 99 %. 

weniger Destillationskolonnen: 

Methanol kann mit nur einer Kolonne zurückgewonnen werden. Es ist keine 

aufwendige Extraktivdestillation notwendig. 

keine Kreislaufströme: 

Durch das Erzielen eines nahezu methylacetat-freien Sumpfstroms der Reaktiv- 

destillationskolonne entfällt bei der Methanol-Rückgewinnung das Rezyklieren 

von azeotropen Gemischen zum Hydrolysereaktor. 

weniger Energieverbrauch: 

Reaktivdestillation ist eine sehr energieeffiziente Verfahrensvariante. Der Einsatz 

eines geringen Wasserüberschusses reduziert den Energieverbrauch bei der 

späteren Essigsäure/ Wasser-Trennung erheblich. Im Vergleich zum konventio- 

nellen Prozess kann mit dem Reaktivdestillationsprozess bis zu 50 % der Energie 

eingespart werden. Die Kosten für die Umrüstung eines solchen Prozesses auf den 

Sulzer/Wacker-Prozess sind unter üblichen Bedingungen in ca. 2 Jahren zurück- 
gezahlt. 

weniger Wasserüberschuss: 

In de1: Reaktivdestillation werden die Reaktionsprodukte kontinuierlich aus der 
Reaktionszone entfernt. Dadurch kann auch bei geringem Wasserüberschuss ein 
hoher Reaktionsumsatz erzielt werden. 

erhöhte Lebensdauer des Katalysators: 

Per Vorreaktor ist mit saurem Ionenaustauscher gefüllt, der sowohl der Reaktion 
dient, als auch Metallionen abfängt, die in den Zulaufstrom gelangen könnten und 
den Katalysator deaktivieren würden. Daher erhöht der Vorreaktor die Lebens- 
dauer des in Katapak-S enthaltenen, sauren Jonenaustauschers, der sich in der
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Reaktivdestillationskolonne befindet. Der Ersatz des Katalysatormaterials in der 
Reaktivdestillationskolonne durch frisches wäre aufwendiger und teurer. 

Die Herstellung von Ethylacetat durch Veresterung von Ethanol mit Essigsäure ist 
ein weiteres Verfahren, bei dem die heterogen katalysierte Reaktivdestillation 
Anwendung gefunden hat. Kolena et al. (1999) und Wu und Lin (1999) schlagen 
beide eine Kombination aus Vorreaktor und Reaktivdestillationskolonne zur Durch- 
führung der Reaktion vor. Die beiden Prozesse unterscheiden sich lediglich in der 
Anordnung von Vorreaktor und Feedstellen der Reaktionskolonne. Als Beispiel ist 
das Verfahren von Kolena et al. (1999), das von der Sulzer Chemtech AG zusammen 

mit Chemopetrol entwickelt wurde, in Abbildung 2.2.-4 dargestellt. 

OFF GAS 

ETHYL ACETATE 
PURIFICATION 

PRE-REACTOR 

ETHANOL 

ETHYL ACETATE GRADE A 

ACETIC ACID 

ETHYL ACETATE GRADE 8 

REACTION WATER 

Va 
WASTE ACETIG ACID 

WATER 

Abbildung 2.2.-4: Ethylacetat Technologie von Sulzer Chemtech AG und 

Chemopetrol (Kolena et al., 1999) 

Ethanol und Essigsäure im Überschuss werden durch einen Vorreaktor geleitet. Das 

Reaktionsgemisch aus dem Reaktor wird anschliessend im oberen Bereich der Reak- 

tionszone der Reaktivdestillationskolonne, die mit Katapak-S gefüllt ist, zugef‘üi3fi. 

Zusätzliches Ethanol wird unterhalb der Reaktionszone eingespeist, SO dass Essig- 

säure und Ethanol im Gegenstrom zueinander durch die Reaktionszone geleitet
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werden. Dem Sumpf der Kolonne wird ein kleiner Strom aus Essigsäur
e und Wasser 

entnommen und in einer Verdampfungsstufe getrennt. Am Kopf der
 Reaktivdestilla- 

tionskolonne wird ein azeotropes Gemisch aus Ethylacetat, Ethanol und Wasser 

erhalten, das in einem Dekanter in eine wässrige und eine organische Phase get
rennt 

wird. Die organische Phase, vorzugsweise ohne Ethanol, wird zu einem klein
en Teil 

als Rücklauf in die Reaktionskolonne geleitet, der grössere Teil wird in einer Destil- 

lationskolonne rein destilliert, so dass Ethylacetat als Sumpfprodukt erhalten wird. 

Die wässrige Phase wird in eine weitere Destillationskolonne geleitet, in der organi- 

sche Bestandteile vom Prozesswasser abgetrennt werden. 

Ähnlich verläuft die Synthese von Butylacetat. Hartig und Regner (1971) und Block 

und Hegner (1977) haben den Prozess mit homogener Reaktivdestillation ausführlich 

in der Literatur diskutiert. Versuche, die Reaktion in einer einzigen heterogen kataly- 

sierten Reaktivdestillationskolonne durchzuführen, sind grösstenteils fehlgeschlagen, 

da die Spezifikationen für reines Butylacetat aufgrund von Nebenreaktionen, die bei 

der Verwendung saurer Ionenaustauscher zur Veresterung von Butanol vermehrt 

auftreten, nicht eingehalten werden konnten. Die wichtigsten Nebenreaktionen sind 

die Dimerisierung von Butanol zu Dibutylether und die Butanol-Kondensation zu 
Buten-1. 

Bessling et al. (1999) haben jedoch eine Verfahrensvariante beschrieben, die mit 

einer Reaktivdestillationskolonne und nur einer weiteren Destillationskolonne 
auskommt. Butylacetat wird in diesem Prozess in einem gasförmigen Seitenabzug 
oberhalb des Sumpfes der Reaktivdestillationskolonne rein gewonnen. Ohne einen 
Vorreaktor ist dies jedoch nur mit einer langen Reaktionszone möglich. Bessling et 
al. (1999) beschreiben in einem Ausführungsbeispiel eine Reaktionskolonne mit 7 m 

strukturierter Katalysatorpackung. Das Verfahren ist in Abbildung 2.2.-5 dargestellt, 

In eiper Kooperation zwischen der Sulzer Chemtech AG und Chemopetrol konnte 
gezeigt werden, dass eine solche Reaktivdestillationskolonne aufgrund der erwähnten 
I\.Iebenreaktionsproblematik sehr schwer zu betreiben ist. In der erwähnten Koopera- 
tion vt:urde daher ein anderes Verfahren entwickelt, bei dem die Reaktionszone der 
Reaktivdestillationskolonne erheblich kürzer ist (Hanika et al., 1998; Lederer et al., 
199?). Am_iers als im BASF-Verfahren kommt im Sulzer/Chemopetrol-Verfahren, 
das in Abbildung 2.2.-6 zu sehen ist, dem Vorreaktor eine entscheidende Rolle zu. 

Du}rch die Vf:nfienciung eines Vorreaktors wird der Grossteil der Reaktion von Buta- 
;13 L;nd E551gsaure zu Buty!gcetat und Wasser bei moderaten Bedingungen (ca. 75 

) durchgeführt. Das Reaktionsgemisch wird dann mit Gleichgewichtszusammen-
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setzung oberhalb der Reaktionszone, die mit Katapak-S gefüllt ist, in die Reaktivde- 
stillationskolonne eingespeist. 

PRE- 
REACTOR 

REACTION 
WATER 

STRIP 
COLUMN 

REACTION 
COLUMN 

——®—D BUTYL 
ACETATE 

ACETIC ACID BLTANGE 

n-BUTANOL DD>— 

STEAM 

L, WATER 

w PURGE 

Abbildung 2.2.-5: Butylacetat-Verfahren der BASF AG (nach Bessling et al., 1999) 

Die Reaktionszone kann auf diese Weise viel kürzer gehalten werden, so dass die 

Verweilzeit am Katalysator bei hohen Temperaturen stark verkürzt wird und 
Nebenreaktionen verhindert werden. Der Prozess benötigt zwar eine weitere 

Destillationskolonne zur Reindestillation von Butylacetat, jedoch Tfällt die 

Reaktionskolonne im Vergleich zum BASF-Prozess wesentlich kleiner aus. 

Die dritte in Abbildung 2.2.-6 gezeigte Kolonne (ORGANIC COLUMN) dient der 

Abtrennung von Leichtsiedern und wird abhängig von der Feedzusammensetzung 

auch im BASF-Verfahren notwendig.
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Abbildung 2.2.-6: Butylacetat Technologie von Sulzer Chemtech AG und 
Chemopetrol (Hanika et al., 1998; Lederer et al., 1999) 

2.3. Modellreaktion: Synthese von Methylacetat 

Die industrielle Synthese von Methylacetat wurde bereits in Kapitel 2.2. vorgestellt. 
In einer Gleichgewichtsreaktion wird Methanol mit Essigsäure zu Methylacetat 
und Wasser umgesetzt. Die Gleichgewichtskonstante beträgt bei 50 °C Kı=5.8 
(Pöpken et al., 2000a). 

Das System Methanol/Essigsäure/Methylacetat/Wasser ist in den letzten Jahren 
sowohl in der Industrie als auch an den Hochschulen weltweit intensiv als Testsystem 
für die Reaktivdestillation untersucht worden. Dies liegt daran, dass einerseits die 
Veresterung von Methanol mit Essigsäure eine Gleichgewichtsreaktion ist, bei der 
keine Nebenreaktionen auftreten. Andererseits ist das Reaktionssystem thermodyna- 
misch anspruchsvoll. Es ist stark nicht-ideal, im nicht-reaktiven Fall treten zwei Leichtsiederazeotrope zwischen Methylacetat und Wasser und Methylacetat und 
Methanol auf, das Dreikomponentensystem Methyalacetat/Methanol/Wasser weist
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eine kleine Mischungslücke auf und Essigsäure neigt in der Gasphase zu Dimeri- 

sierung. 

Weiterhin wurde die homogen katalysierte Reaktivdestillation zur Herstellung von 
Methylacetat sehr früh patentiert (Agreda und Partin, 1984) und die heterogene Vari- 
ante von Krafczyk und Gmehling (1994) in der Literatur beschrieben. Dazu kommt, 

dass Methylacetat als Verkaufsprodukt keinen grossen Markt hat. Es wird von den 

Produzenten hauptsächlich zu Acetanhydrid weiterverarbeitet (Moritz et al., 2000). 

Bei den Arbeiten zur Untersuchung der heterogen katalysierten Reaktivdestillation 

zur Herstellung von Methylacetat standen bisher die physikalisch-chemischen 

Grundlagen (Götze, 1998; Pöpken et al., 1999; Pöpken et al., 2000b; Xu und Chuang, 

1996, 1997a,b) und das konzeptionelle Design bzw. die Prozesssynthese der Reaktiv- 

destillation im Vordergrund des Interesses (Bessling et al., 1998; Bessling, 1998; 

Song et al., 1998). Es sind damit einige wichtige Grundlagen für die Entwicklung 

einer Scale-up Prozedur anhand dieses Systems vorhanden: 

e Thermodynamik (Götze 1998; Pöpken et al., 2000b) 

* konzeptionelles Design der Reaktionskolonne (Agreda und Partin, 1984; Agreda 

et al., 1990; Bessling et al., 1998; Bessling, 1998; Krafczyk und Gmehling, 1994; 

Pöpken et al., 2000a; Song et al., 1998) 

* Reaktionskinetik im Rührkessel und in einem mit Katapak-S gefüllten Riesel- 

bettreaktor im Labormassstab (Götze 1998; Pöpken et al., 2000b) 

® Reaktivdestillationsexperimente mit Katapak-S im Labormassstab (Krafczyk und 

Gmehling, 1994; Pöpken et al., 2000a) 

2.4. Rückstandskurvenanalyse für das System der Methylacetat- 

herstellung 

Zur Synthese von reaktiven Trennprozessen haben sich in den letzten Jahren verstärkt 

Methoden etabliert, die auf der Rückstandskurvenanalyse für reaktive Systeme 

basieren. Von Barbosa (1987) und Barbosa und Doherty (1988a,b,c) wurden diese 

Methoden ausführlich diskutiert. Neuere Arbeiten aus dem deutschsprachigen Raum 

lehnen sich an die Vorgehensweise von Barbosa und Doherty an (Bessling, 1998; 

Frey und Stichlmair, 1998; Götze, 1998; Stichlmair und Frey, 1998a,b). 
Die in den 

genannten Arbeiten entwickelte Methodik ist auf Gleichgewichtsreaktionen 

beschränkt. Durch Annahme chemischen Gleichgewichts reduziert sich der Freiheits- 

grad des betrachteten Systems um die Anzahl der berücksichtigten Reaktionen,
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üblicherweise um eins. Auf eine nähere Diskussion dieser gut dokumentierten 

Methoden wird hier verzichtet. 

Mit Hilfe der DDBST (Dortmunder Datenbank Software &
 Separation Technology 

GmbH) wurde sowohl für den nicht-reaktiven als auch für den reaktiven Fall eine 

Rückstandskurvenanalyse für das betrachtete Reaktionssystem der 
Methylacetather- 

stellung durchgeführt. In Abbildung 2.4,-1 ist das quaternäre System ohne Reaktion 

in der Form eines Tetraeders dargestellt (DDBST, 1999). 

Abbildung 2.4.-1: Quaternäres Rückstandskurvendiagramm im System Methylacetat 

(yl), Methanol (2), Wasser (3), Essigsäure (4) ohne Reaktion 

(verschiedene Ansichten, A-A Mischungslücke) 

Im quaternären System treten Leichtsiederazeotrope in den Binärsystemen Methyl- 

z_3cetat/ Wasser und Methylacetat/Methanol auf. Das Azeotrop Methylacetat/Methanol 
ist der globale Leichtsieder im quaternären System, d.h. von ihm starten die Rück- 

standskurven, Die beiden Produkte Methylacetat und Wasser sind im quaternären 

Syst.em Sattelpunkte, d.h. sie stellen keinen Extremwert der Temperatur dar und sind 

somit wed‘lar Anfangs- noch Endpunkte von Rückstandslinien. Im konventionellen 

Veriiahren ist es also nicht möglich, nach der Reaktion Methylacetat direkt rein zu 
gewinnen, da es im quaternären System keinen stabilen Knoten darstellt. Die im 
System vorhandene Mischungslücke ist schraffiert dargestellt. . 

1[;n reaktiven Fal'l ändert sich das Bild. Die Abbildung 2.4.-2 zeigt, dass unter der 
nnahme chemischen Gleichgewichts das Azeotrop Methylacetat/Wasser keine 

£)\)|; P;Odl;kt€ Methylacetat und Wasser liegen auf der Gleichgewichtsfläche, die 
reti1schv.an den lEdukten u1?d denn Produkten aufgespannt wird. Sie sind also rein theo- 

sch mit einer Reaktivdestillation als Reinstoffe zu gewinnen. Aufgrund des
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Minimumazeotrops Methylacetat/Methanol sind jedoch die Produkte nur Sättel, d.h. 
sie liegen nicht im Zerlegungsbereich einer Destillation und können somit mit einer 
Ein-Feed-Kolonne nicht rein gewonnen werden. Aus diesem Grund ist eine Gegen- 
stromfahrweise der Edukte in der Reaktivdestillationskolonne notwendig, um die 
Produkte rein zu gewinnen. 

Abbildung 2.4.-2: Quaternäres Rückstandskurvendiagramm im System Methylacetat 

(1), Methanol (2), Wasser (3), Essigsäure (4) mit Reaktion 

(verschiedene Ansichten, A-A Mischungslücke) 

RE TSURAUUA UE 

(4) T A 

Abbildung 2.4.-3: Quaternäres Rückstandskurvendiagramm im System Methy{acetgt 

(1), Methanol (2), Wasser (3), Essigsäure (4) mit Reaktion in 

transformierten Koordinaten
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In Abbildung 2.4.-3 ist ergänzend zur Abbildung 2.4.-2 die Projektion 
der Gleichge- 

wichtsfläche in eine Ebene dargestellt. Die Koordinatentransform
ation wurde dabei 

nach Barbosa (1987) durchgeführt. 

2.5. Reaktivdestillationspackung Katapak-S 

Bei der heterogen katalysierten Reaktivdestillation kann der Katalysator auf 

verschiedenste Weise in der Kolonne fixiert werden: Katalysatorkörbe auf Böden 

oder in Ablaufschächten, regellose Schüttfüllkörper (Hoffmann et al., 1989), 

sogenannte "Bales" (Smith, 1980) oder strukturierte Katalysatorträger wie Katapak-S 

(Ghelfi, 1995; Sheldon und Stringaro, 1990; Stringaro, 1995). 

Katapak-S ist eine Katalysatorpackung mit Kreuzkanalstruktur, die sowohl für den 

Labormassstab als auch für den industriellen Massstab erhältlich ist (siehe Abbildung 

2.5.-1; Bailer, 1999). 

Katapak-S industriell 

Abbildung 2.5.-1: Katapak-S Laborpackung und Katapak-S für kommerzielle 

Anwendungen 

Die Pac%cung besteht aus einzelnen, sandwichförmigen Gewebetaschen aus Maschen- 
draht, die durch Kragen, ähnlich wie bei Stoffaustauschpackungen, fixiert sind. Die 
Tas;hen, in denen der Katalysator immobilisiert ist, werden aus zivei Gewebeiagen 
geb1]de?, die formtechnisch so gestaltet sind, dass sie Strömungskanäle mit definier- 
tem W1n.kel und hydraulischem Durchmesser bilden. Die einzelnen Taschen sind in 
unterschiedlicher Orientierung angeordnet, so dass sich eine Kreuzkanalstruktur 
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ergibt (Stringaro et al., 1998). Durch diese Formgebung wird ein Element erhalten, 
das als Träger für schüttfähige Katalysatoren dient und das gleichzeitig die für 
Stoffaustauschpackungen übliche Struktur aufweist, somit also aufgrund der Stoffüh- 
rung und der hohen spezifischen Oberfläche günstige Trenneigenschaften besitzt 
(Moritz et al., 1999b). 

Katapak-S wird in verschiedenen Gas-Flüssig-Reaktionssystemen eingesetzt. 
Beispiele dafür sind Rieselbettreaktoren, Blasensäulen oder Reaktivdestillationsko- 
lonnen. Die Laborpackung ist im Durchmesser von 50-200 mm, die industrielle 
Siruktur von 200-700 mm einteilig und von 700 mm aufwärts segmentiert erhältlich. 
Die Katapak-S Typen ähneln sich, weisen aber über die unterschiedlichen Massstäbe 
hinaus auch gewisse strukturelle Unterschiede auf. Einige wichtige Eigenschaften 
beider Packungstypen sind in Tabelle 2.5.-1 zusammengefasst: 

Tabelle 2.5.-1: Abmessungen von Katapak-S 

Katapak-S | Katapak-S 

Labor 170.Y 

|Durchmesser [mm] D 50 - 200 > 200 

Höhe [mm] [L 100-200 | 210-290 
\Lagenhöhe [mm] 4 14.9 

Plissierwinkel zur vertikalen Achse [°] 45 42.5 

'hydraulischer Durchmesser [mm] } _ da 6.4 R] | 

‚spezifische Oberfläche [m?/m?] La 270 85 
Material Quadratmaschengewebe 

Werkstoff 1.4401, 1.4539, Hastelloy etc. 

Maschenweite [mm] 0.5 mm 
Drahtstärke [mm] 0.25 mm 

Volumenanteil des Katalysators [Vol.%] |£cs 18 - 234L 2535 

Der Scale-up einer Reaktivdestillation mit Katapak-S ist daher nicht nur eine U[f)er- 

tragung von einem kleinen auf einen grossen Durchmesser, sondern auch von einer 

bestimmten kleinen Struktur auf eine andere, lediglich ähnliche, grössere Struktur. 

2.6. Scale-up der Reaktivdestillation mit Katapak-S 

Im Rahmen dieser Arbeit wird eine Prozedur zum Scale-up der Reaktivdestillation 

mit Katapak-S entwickelt. Dazu wird zunächst auf einige Grundlagen des Scale-ups 

eingegangen, bevor die Methodik bei der Entwicklung der Scale-up Prozedur 

erläutert wird.
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2.6.1. Scale-up mit dimensionslosen Kennzahlen 

Die Beschreibung vieler natur- und ingenieurwissenschaftlich
er Sachverhalte wird 

durch die Verwendung von dimensionslosen Kennzahlen stark vereinfacht, Di
mensi- 

onslose Kennzahlen sind Potenzprodukte von physikalischen Grössen, d
ie sich nicht 

in weitere dimensionslose Gruppen zerlegen lassen. Ein Beispiel für eine solche 

Kennzahl ist die zur Beschreibung von Fluidströmungen wichtige Reynoldszahl. 

Hon Gl.261 
V 

Dimensionslose Kennzahlen können unter anderem aus der Analyse von Modellglei- 

chungen (algebraische Gleichungen, Differentialgleichungen), aus sogenannten 

Relevanzlisten oder auch intuitiv gewonnen werden. Durch Einführung dimensions- 

loser Kennzahlen lässt sich die Zahl der bei der Beschreibung eines bestimmten 

Sachverhalts verwendeten Variablen im allgemeinen erheblich reduzieren. Die 

Beschreibung vereinfacht sich. Ein umfassender Überblick über Kennzahlen und 

Ähnlichkeitsgesetze findet sich zum Beispiel bei Stichlmair (1990) und Zlokarnik 

(2000). 

Mit Hilfe der Ähnlichkeitstheorie können bei Verwendung von dimensionslosen 
Kennzahlen Experimente in einem kleinen Massstab durchgeführt und auf einen 

grösseren Massstab übertragen werden. Dabei müssen jedoch alle Kennzahlen für 

beide Massstäbe gleich gross sein. 

Diese klassische Vorgehensweise des Scale-ups ist bei der heterogen katalysierten 
Reaktivdestillation mit Katapak-S aufgrund der grossen Anzahl von Einflussgrössen 
aussichtsios, da es sich als unmöglich erweist, alle relevanten Kennzahlen beim 
Scale-up zu ermitteln und konstant zu halten. 

Di.mensionslose Kennzahlen werden daher im Rahmen der vorliegenden Arbeit nur 
bei der Korrelation der Experimente zur Fluiddynamik eingesetzt. 

2.6.2. Entwicklung einer Prozedur zum Scale-up der Reaktivdestillation mit 
Katapak-S 

Im Rahmen dieser Arbeit wird eine Prozedur zum Scale-up einer Reaktivdestillati- 
Onskolonne mit Katapak-S am Beispiel der Herstellung von Methylacetat entwickelt. 
Die geyvählte Strategie ist im folgenden aufgelistet. Die einzelnen Punkte dieser 
Strategie werden im Verlauf der vorliegenden Arbeit nacheinander abgearbeitet: 
® Festlegung der Modellreaktion: Synthese von Methylacetat (siehe Kapitel 2.3.)
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*_ Definition der relevanten Einflussgrössen (siehe Kapitel 2.6.3.) 

* Experimentelle Untersuchung der Einflussgrössen unabhängig voneinander für 
zwei verschiedene Massstäbe (siehe Kapitel 3.) 

* Experimentelle Untersuchung der Reaktivdestillation mit Katapak-S für die 
Modellreaktion in zwei verschiedenen Massstäben (siehe Kapitel 3.9.) 

* Modellentwicklung zur Beschreibung der Einflussgrössen (siehe Kapitel 4.) 

* Modellentwicklung zur Reaktivdestillation mit Katapak-S für die Modellreaktion 
in zwei verschiedenen Massstäben (siehe Kapitel 4.4) 

* Simulation der Reaktivdestillation mit Katapak-S für die Modellreaktion in zwei 
verschiedenen Massstäben (siehe Kapitel 4.4.4.) 

* Vergleich von Simulation und Experiment (siehe Kapitel 4.) 

* Anwendung der Scale-up Prozedur bei der Verfahrensentwicklung (siehe Kapitel 
5.) 

Für die Entwicklung dieser Prozedur anhand der gewählten Modellreaktion ist der 

Aufwand erheblich grösser als für eine spätere Anwendung auf andere Reaktionen, 
da der Grossteil der hier durchzuführenden Arbeiten bei der späteren Anwendung 

nicht mehr notwendig ist. 

2.6.3. Einflussgrössen beim Scale-up der Reaktivdestillation mit Katapak-S 

In diesem Abschnitt sollen die Grössen definiert und erläutert werden, die Einfluss 

auf die Reaktivdestillation mit Katapak-S haben. Erst wenn alle relevanten Einfluss- 

grössen bekannt und untersucht sind, kann ein Scale-up erfolgreich durchgeführt 

werden. Die in Abbildung 2.6.3.-1 dargestellten Einflussgrössen werden im folgen- 

den definiert. 

Im Zentrum der Scale-up Prozedur steht ein Modell zur Simulation der Reaktiv- 
destillation mit Katapak-S, das Spezifikationen wie z.B. Druck, Feedströme etc. 

erfordert. Weiterhin benötigt das Modell Stoffdaten, wie reaktionskinetische und 

thermodynamische Daten. Daneben wirken packungsspezifische Eigensc!1afien und 

fluiddynamische Einflussgrössen, wie z.B. Hold-up, Druckverlust, Trennleistung etc., 

auf das Modell ein. 

Die Ergebnisse einer Simulation mit dem Modell sind Massenströme, die ver_bunden 

mit den fluiddynamischen Eigenschaften der jeweiligen Packung das D&_351gn o.ler 

Kolonne festlegen. Über die Flüssigkeitsbelastung und das Strömungsregime wird 

der Querschnitt der Kolonne erhalten, über die Gasbelastung der 
Druckverlust und
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über die Kombination von Trennleistung und
 Verweilzeit die Höhe der Reaktions- 

zone bzw. der Kolonne. 

Design der Reaktivdestillation mit Katapa
k-S 

Fluiddynamik 

Katapak-S 

Strömungs- 

Thermq— } Al z regime 
dynamik , 

Reaktions- 

kinetik 

Stoffdaten 

Abbildung 2.6.3.-1: Einflussgrössen beim Scale-up der Reaktivdestillation mit 

Katapak-S 

Zur Entwicklung einer Scale-up Prozedur müssen alle Einflussgrössen für beide 

Massstäbe untersucht werden, d.h. die Reaktionskinetik, die Fluiddynamik und 

schliesslich die Reaktivdestillation. 

Kinetik des reaktiven Systems 

Die Kinetik einer Gleichgewichtsreaktion und insbesondere die Lage des chemischen 

Gleichgewichts beeinflusst die Reaktivdestillation in grossem Masse, So liegt zum 

Beispiel bei der Rückreaktion des ausgewählten Systems, der Hydralyse von Methyl- 
acetat mit Wasser zu Methanol und Essigsäure, das chemische Gleichgewicht weit 
auf der Seite der Edukte. Ohne Reaktivdestillation sind bei dieser Reaktion hohe 
Umsätze nur mit einem hohen Überschuss eines Edukts möglich. In der Reaktivde- 
stillation wird durch Abtrennen der Produkte die Reaktion ständig auf die Seite der 
Produkte verschoben, so dass diese Verfahrensvariante gegenüber der konventionel- 
len grosse Vorteile birgt.
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Die mit Ionenaustauscher heterogen katalysierte Reaktion von Methanol und Essig- 
säure zu Methylacetat und Wasser wurde ausführlich an der Universität Oldenburg 
untersucht. Aufbauend auf ersten kinetischen Messungen von Krafzcyk und 
Gmehling (1994) befassten sich Götze (1998) und Pöpken et al. (1999) mit Untersu- 

chungen der Reaktion im Rührkessel und in einem mit Katapak-S gefüllten Riesel- 
bettreaktor. Dabei wurden Experimente zum chemischen Gleichgewicht und zur 

Mikrokinetik mit und ohne Zugabe von Lösungsmitteln für die Hin- und die Rückre- 

aktion durchgeführt. An einem mit Katapak-S Laborpackungen gefüllten Riesel- 

bettreaktor wurden makrokinetische Experimente für die Hin- und die Rückreaktion 

über einen weiten Temperaturbereich, insbesondere auch bei Siedebedingungen, 

durchgeführt. Dabei wurde auch die Katalysatorausnutzung innerhalb der Taschen 

von Katapak-S untersucht. Schliesslich wurde eine Methodik entwickelt, mit der eine 

im Rührkessel gemessene Reaktionskinetik auf einen mit Katapak-S gefüllten Riesel- 

bettreaktor, der einer Reaktivdestillation sehr ähnlich ist, übertragen werden kann. 

Aus den Arbeiten von Götze (1998) und Pöpken et al. (1999) wird hier die Reakti- 

onskinetik der heterogen katalysierten Veresterung von Methanol und Essigsäure 

(siehe Anhang B.) sowie der Faktor zur Übertragung der Rührkesselkinetik auf 

einen Rieselbettreaktor (Labormassstab) übernommen. 

Reaktionskinetische Experimente mit der industriellen Katapak-S wurden im Rahmen 

der vorliegenden Arbeit durchgeführt. 

Thermodynamische Daten des reaktiven Systems 

Zuverlässige Kenntnisse der thermodynamischen Daten des ausgewählten Stoffsy- 

stems sind unbedingt erforderlich. Das thermodynamische Verhalten bestimmt 

massgeblich den Aufbau einer Reaktivdestillationskolonne, die Lage der Feedstellen 

sowie die Betriebsbedingungen der Kolonne, die erforderlich sind, um die 

gewünschten Spezifikationen zu erreichen. 

Die thermodynamischen Daten für das System Methanol/Essigsäure/Methylace- 

tat/Wasser sind hinreichend aus der Literatur bekannt. Im Rahmen dieser Arbeit wird 

auf Daten aus der DDBST zurückgegriffen. Das thermodynamische Verhalten des 

Systems wird mit dem UNIQUAC-Modell beschrieben (sieh
e Anhang A.). Das 

nicht-ideale Verhalten der Gasphase wird mit der chemischen Theorie erfasst 

(Gmehling und Kolbe, 1992).
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Packungsspezifische Eigenschaften von Katapak-S 

In Kapitel 2.5. wurden die in dieser Arbeit untersuchten Katapak-5 Typen hinsicht- 

lich ihrer Geometrie und ihrer packungsspezifischen Eigenschaften charakterisiert, 

Katapak-S Laborpackungen unterscheiden sich von Packungen im industriellen 

Massstab in ihrer Struktur. Diese Tatsache hat einerseits einen wesentlichen Einfluss 

auf packungsspezifische Eigenschaften wie Lagenhöhe, Plissierwinkel, spezifische 

Oberfläche, hydraulischer Durchmesser und Katalysatoranteil. Andererseits 

werden auch die reaktionskinetischen und fluiddynamischen Eigenschaften durch die 

verschiedenen Strukturen beeinflusst. 

Fluiddynamik von Katapak-S 

Die Kenntnis der Fluiddynamik von Katapak-S ist der Schlüssel für die Nutzung von 

Resultaten aus Prozesssimulationen zur Auslegung von Reaktionskolonnen und damit 

ein wesentlicher Bestandteil der Methodik zur Massstabsübertragung von Reaktiv- 

destillationskolonnen mit Katapak-S. Die Untersuchung der Strömungsregimes bei 

unterschiedlichen Flüssigkeitsbelastungen lässt Aussagen über relevante Betriebsbe- 

reiche einer Reaktionskolonne zu. Der Hold-up der jeweiligen Reaktivdestilla- 

tionspackung gibt das für die Reaktion zur Verfügung stehende Reaktionsvolumen 

an. Eine weitere Einflussgrösse ist das Verweilzeitverhalten der jeweiligen Packung. 
Es gibt Auskunft über die Verweilzeit in der Packung, d.h. über die für die Reaktion 
zur Verfügung stehende Zeit, und über reaktionstechnisch relevante Betriebsbereiche 

der Packung. 

Die Trennleistung ist eine weitere wichtige Kenngrösse einer Stoffaustausch- 
packung. Schliesslich gibt der Druckverlust in Abhängigkeit der Gas- und der 
Flüssigkeitsbelastung Auskunft über die Kapazität einer Packung für einen ausge- 
wählten Betriebsbereich und darüber hinaus über die Kapazitätsgrenzen.
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3. Experimente 

Für die Entwicklung einer Prozedur zum Scale-up der Reaktivdestillation mit 

Katapak-S wurden Experimente zur Untersuchung sämtlicher im Kapitel 2.6.3. ange- 

gebenen Einflussgrössen in beiden Massstäben, Labor- und industriellem Massstab, 
durchgeführt. Diese Experimente dienen der Erforschung der jeweiligen Einflüsse 

sowie der Entwicklung der im Kapitel 4. skizzierten Modelle. Ausgehend von 
Modellversuchen zur Bestimmung der Grenzbelastung von Katapak-S (vgl. Kapitel 
3.2.) wurden Experimente zur Fluiddynamik, zur Reaktionskinetik in einem mit 

Katapak-S gepackten Rieselbettreaktor und schliesslich zur Reaktivdestillation 

durchgeführt. Visualisierungsversuche an einer einzelnen Katapak-S Tasche zeigen 

ausserdem das Verweilzeit- und Verteilungsverhalten von Katapak-S und dienen 

gleichzeitig der Untersuchung der auftretenden Strömungsregimes. 

3.1. Strömungsregimes in Katapak-S 

Die Reaktivdestillation mit strukturierten Katalysatorpackungen wie Katapak-S kann 
gasseitig wie eine übliche Destillation betrachtet werden. Der Dampf durchströmt die 
freien Kanäle der Struktur, wobei der Stoffaustausch mit der flüssigen Phase haupt- 

sächlich an der Oberfläche der Packung stattfindet. Die Gasphase übt dabei auf die 

Flüssigphase im normalen Betriebsbereich nahezu keinen Einfluss aus (Moritz et al., 

1999a,b). 

Flüssigkeitsseitig ist eine Reaktionskolonne mit strukturierten Katalysatorpackungen 

einem Rieselbettreaktor ähnlich, bei dem das Katalysatorbeit nicht als lose Füllkör- 

perschüttung in einem Kolonnenrohr vorliegt, sondern in Gewebetaschen fixiert ist. 

Der Katalysator in den Kanälen dieser Taschen kann vereinfacht als rohrförmige 

Schüttung betrachtet werden, die mit einem Winkel « gegen die Vertikale geneigt ist. 

Abbildung 3.1.-1 zeigt die Prinzipskizze eines Längsschnitts durch einen Katalysa- 
torkanal und eine daraus entwickelte Ersatzschaltung. Wird die Schüttung mit einer 

Flüssigkeit berieselt, so kann diese im stationären Fall folgende drei Strömungs- 

regimes annehmen, die mit Erhöhung der Flüssigkeitsbelastung Wı. (Gleichung 3.1.- 

!) durchlaufen werden: 

Strömungsregime A: Flüssigkeitsbelastung unterhalb der Grenzbelastung, W, < W[ 

Strömungsregime A’: Flüssigkeitsbelastung gleich der Grenzbelastung, W, = Wi
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Strömungsregime B: F Jlüssigkeitsbelastung oberhalb 
der Grenzbelastung, W, > W; 

Als Grenzbelastung sei diejenige Flüssigkeitsbelastung definiert, bei \.velcher der 

Leerraum der Schüttung vollständig mit fliessender
 Flüssigkeit ausgefüllt ist. 

Katalysator- Fall A Fall A* Fall B 

kanal 

\ stagnante i’ 

Zonen 
E
 

a
 

<
 

unterhalb Grenz- oberhalb 
'[ Grenzbelastung belastung Grenzbelastung 

Abbildung 3.1.-1: Strömungsregimes in Katapak-S 

Für die Flüssigkeitsbelastung W, gilt: 

A 

In Gleichung 3.1.-1 ist \}L der Flüssigkeitsvolumenstrom und A die Querschnitts- 
fläche der Kolonne, 

Der Vollständigkeit halber wird schon hier darauf verwiesen, dass in der vorliegen- 

den Arbeit auch teilweise ein anderer Bezugsquerschnitt gewählt wird. 

Wı = - L Acs Gl. 3.1.-2 

Dabei ist Aca die Querschnittsfläche der Katalysatorschüttung in der jeweiligen 
Packung. Das Verhältnis Ace/A entspricht dem Lückengrad £cg der Schüttung. 

Im folgenden werden die drei in Abbildung 3.1.-1 gezeigten Fälle kurz beschrieben.
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Strömungsregime A: Flüssigkeitsbelastung unterhalb der Grenzbelastung, W, < W, 

Liegt die Flüssigkeitsbelastung unterhalb der Grenzbelastung W/, 50 sind die Kataly- 
satorpartikel in den Gewebetaschen aufgrund des kleinen mittleren Korndurchmes- 

sers zwar üblicherweise vollständig mit Flüssigkeit benetzt, jedoch ist das Lücken- 

volumen des Katalysators nicht vollständig mit fliessender Flüssigkeit ausgefüllt. 

Kapillareffekte ziehen die aufgegebene Flüssigkeit in die mit Katalysator gefüllten 
Gewebetaschen. Die Oberflächenspannung der Flüssigkeit bestimmt dabei die 

Geschwindigkeit der Flüssigkeitsaufnahme. Die eingezogene Flüssigkeit verbleibt in 

den Taschen, bis sie am unteren Ende aufgrund der Schwerkraft austritt. Durch die 

vergleichsweise kleine Flüssigkeitsbelastung können stagnante Flüssigkeitszonen mit 

höherer Verweilzeit in der Struktur entstehen, die zu Nebenreaktionen führen können. 

Mit steigender Flüssigkeitsbelastung nimmt die Relativgeschwindigkeit zwischen der 

Flüssigkeit und den Katalysatorpartikeln zu, was zu einem erhöhten flüssigkeitsseiti- 

gen Stofftransport führt. Da der Flüssigkeits-Hold-Up der Schüttung mit zunehmen- 

der Flüssigkeitsbelastung ansteigt, nimmt die Katalysatorkonzentration in der Schüt- 

tung, d.h. die Katalysatormasse pro Menge Reaktionsflüssigkeit ab. 

Strömungsregime A’: Flüssigkeitsbelastung gleich der Grenzbelastung, W, = W, 

Wenn die Flüssigkeitsbelastung denjenigen Wert erreicht hat, bei dem das gesamte 
Leervolumen der Schüttung mit fliessender Flüssigkeit ausgefüllt ist, wird die 

Schüttung voll durchströmt. Die Oberflächenkraft zwischen der Flüssigkeit und dem 

Drahtgewebe hindert die Flüssigkeit am seitlichen Austritt. Der zugehörige Wert der 

Flüssigkeitsbelastung W; wird hier als Grenzbelastung bezeichnet, da sich bei 

diesem Wert das Strömungsregime ändert. Der Wert ist jedoch keine Belastungs- 

grenze von Katapak-S. Im Bereich um die Grenzbelastung liegt vom reaktionstechni- 

schen Gesichtspunkt aus gesehen der optimale Betriebsbereich der strukturierten 

Katalysatorpackung, denn hier wird der Katalysator in den Gewebetaschen voll 

ausgenutzt. 

Strömungsregime B: Flüssigkeitsbelastung oberhalb der Grenzbelastung, W, > Wr 

Wird der Wert W, überschritten, so ist der Leerraum der Schüttung vollständig mit 

Flüssigkeit gefüllt. Überschüssige Flüssigkeit fliesst als Bypass-Strömung auf der 

Aussenseite der Gewebetasche. Der Volumenstrom, der durch die Schüttung fliesst, 

ist der gleiche wie im Strömungsregime A .
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Da das Gewebe vollständig benetzt 
ist, spielen Kapillarkräfte keine Roll

e mehr. Die 

Flüssigkeit kann aus dem Gewebe 
ungehindert austreten, sich mit de

m Bypass-Strom 

vermischen und ebenso wieder in d
ie Taschen eintreten, 

Der Grenzwert der Flüssigkeitsbelas
tung W, kann sowohl experimentell

 als auch 

rechnerisch ermittelt werden, wie im we
iteren Verlauf erläutert wird, 

3.2. Modellexperimente 

Zur Ermittlung der Grenzbelastung W/ einer Katalysatorschüttung wurde das in 

Abbildung 3.1.-1 dargestellte Gedankenexper
iment im Labor nachgestellt (Moritz et 

al., 1999b). Dazu ist ein am unteren Ende ver
schlossenes Rohr aus dem gleichen 

Drahtgewebe wie bei Katapak-S gefertigt worden. Dieses Geweberohr wurde 

zunächst mit einer Gleichkornschüttung aus Glaskuge
ln gefüllt und mit temperiertem 

Wasser berieselt, wobei die Flüssigkeitsbelastung nach vorherigem Fluten der 

Schüttung langsam gesteigert wurde. Weiterhin sind Experimente mit einer 

Mehrkornschüttung aus saurem Kationenaustauscherha
rz und mit n-Butanol durchge- 

führt worden. Der mittlere Lückengrad der jeweiligen Schüttung
 wurde experimentell 

bestimmt. 

Mit diesem Aufbau war es möglich, die im Kapitel 3.1. beschriebenen S
trömungs- 

regimes, die mit zunehmender Flüssigkeitsbelastung der Schüttung durchlaufen 

werden, zu beobachten. 

In Tabelle 3.2.-1 sind die Parameter aufgeführt, unter denen die Grenzbelastungen 

experimentell ermittelt wurden. 

Tabelle 3.2.-1: Parameter für Modellexperimente 

|Druck atmosphärisch 

Durchmesser Rohr D [mm] ca. 30 

Durchmesser Glaskugeln dp (mm] 1 

Lückengrad Glaskugeln &p 0.362 

|51.ttlere Durchmesser lonenaustauscher dp [mm] 0.86 

Lückengrad Ionenaustauscher £p 0.359 

Die Ergebnisse der Modellexperimente zur Bestimmung der Grenzbelastung sind im 

Anhang C.1. dokumentiert. Sie werden i i 
& m Kapitel 4.1. 

gegenübergestellt. 
P den Modellrechnungen
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3.3. Strömungsvisualisierung 

Methoden der Visualisierung von Strömungen in Kreuzkanalstrukturen sind unter 

anderem am Institut für Chemische Verfahrenstechnik der Universität Stuttgart, Prof. 

G. Eigenberger, entwickelt worden. Dabei wurden zum einen Experimente mit 

Flüssigkeitsströmungen in Kreuzkanalstrukturen aus Kunststoff in einem Wasse- 

rkanal durchgeführt. Zur Visualisierung wurde Tinte als Tracer verwendet. 

Aufschluss über die Strömungsverhältnisse geben auch semi-quantitative Stoffüber- 

gangsmessungen. Die Methode besteht darin, dass ammoniakhaltige Luft über 

Löschpapier geleitet wird, das mit einer wässrigen Lösung aus Manganchlorid und 

Wasserstoffperoxid getränkt ist und in die zu untersuchende Struktur eingelegt wird. 

Durch eine chemische Reaktion wird Manganchlorid in Braunstein umgewandelt. Die 

Färbung (Helligkeit) des Löschpapiers lässt direkte Rückschlüsse auf die örtlich 

übergegangene Stoffmenge zu (Eigenberger et al., 1991; Gaiser und Kottke, 1989 

und 1990; Gaiser, 1990). 

Die drei verschiedenen Strömungsregimes A, A* und B im Rieselbetrieb von 

Katapak-S können sehr leicht mit Visualisierungsexperimenten aufgezeigt werden 

(Moritz und Hasse, 1999). Dazu wurde ein Prüfstand aufgebaut, in den eine einzelne 
Katapak-S Tasche im industriellen Massstab eingebracht wurde. Die Katapak-S 

Tasche war mit einer Gleichkornschüttung bestehend aus Glaskugeln mit einem 

mittleren Durchmesser von d,=1 mm gefüllt. Zur Verteilung der Flüssigkeit wurde 

ein Grundloch-Verteiler verwendet. Abbildung 3.3.-1 zeigt eine Prinzipskizze des 

Prüfstandes. 

Die Katapak-S Tasche wurde mit Wasser bei definierter Flüssigkeitsbelastung 

berieselt. Die Injektion von Tinte diente zur Visualisierung der Strömung. Ein Tracer- 

Impuls wurde an der oberen Seite der Tasche aufgegeben. Für die verschiedenen 

Strömungsregimes sind in den folgenden Abbildungen repräsentative Strömungs- 

formen dargestellt.
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Abbildung 3.3.-1: Prüfstand Strömungsvisualisierung 

Strömungsregime A: 

In Abbildung 3.3.-2 ist mit drei Bildern, die zu unterschiedlichen Zeitpunkten nach 

der Injektion aufgenommen wurden, die Strömungsform in Katapak-S im Strömungs- 
regime A festgehalten. 

Bei kleiner Flüssigkeitslast fliesst die Flüssigkeit vollständig im Innern der Tasche. 
Das Gewebe sieht von aussen trocken aus, auch bei Berührung tritt keine Flüssigkeit 
aus diesem aus. Kapillareffekte ziehen die Flüssigkeit ins Innere der Schüttung. Sie 
wird dabei von der Tasche regelrecht aufgesogen, wie bei einem Schwamm. Die 
Flüssigkeit tritt am unteren Ende des Geweberohres aufgrund der Schwerkraft wieder 
aus. Durch die kleine Flüssigkeitslast bilden sich stagnante Zonen mit höherer 
Verweilzeit. Auf dem mittleren Foto in Abbildung 3.3.-2 ist ersichtlich, wie die Tinte 
in diesen stagnanten oder sogenannten Totzonen verbleibt. Die Strömungsform 
weicht deutlich von der einer Propfenströmung ab.



Abbildung 3.3.-2: Visualisierung von Strömungsregime A (Flüssigkeitsbelastung 

unterhalb der Grenzbelastung, W, < Wi) 

Strömungsregime A’: 

Bei einer Flüssigkeitsbelastung im Bereich der Grenzbelastung ist das gesamte 

Leervolumen der Schüttung mit fliessender Flüssigkeit ausgefüllt. Die Flüssigkeit 

tritt gerade noch nicht aus dem Gewebe aus, sondern fliesst im Innern der Tasche. 

Bei dieser Flüssigkeitsbelastung sieht die Tasche von aussen nass aus. Da die 

Struktur des Gewebes so gewählt ist, dass es selbst nicht benetzend ist, muss dieser 

Nasseffekt daher rühren, dass ein Flüssigkeitsfilm an der Katalysatorschüttung 
zwischen Gewebe und Katalysator oder sogar im Gewebe selbst herunterfliesst und 

durch die Oberflächenspannung auf der Innenseite zurückgehalten wird. Wird das 

Gewebe berührt, so wird die Oberflächenkraft, welche die Flüssigkeit innerhalb der 

Tasche festhält, überwunden. Es tritt an dieser Stelle Flüssigkeit aus, die aber nach 

einer kurzen Strecke wieder eingesogen wird. 

Auf dem rechten Foto in Abbildung 3.3.-3 ist ersichtlich, wie gut sich die Flüssigkeit 

über die gesamte Tasche ausbreitet. Es bildet sich eine pleilspitzenförmige
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Strömungsform aus. Die Strömung in die
sem Strömungsregime ist im wesentlichen 

eine Pfropfenströmung. 

Abbildung 3.3.-3: Visualisierung von Strömungsregime A* (Flüssigkeitsbelastung 
ım Bereich der Grenzbelastung W;) 

Strömungsregime B: 

Abbildung 3.3.-4 zeigt, wie im Strämungsregime B oberhalb der Grenzbelastung 

sofort nach Injektion des Tracers eine Bypass-Strömung auf der Aussenseite des 

Gewebes sichtbar wird. Die Tinte, die in die Schüttung gespritzt wurde, tritt teilweise 
unmittelbar wieder nach aussen und fliesst mit der Bypass-Strömung zum Rand der 
Tasche. Das rechte Bild in Abbildung 3.3.-4 zeigt, dass am unteren Teil der Tasche 
trotzdem eine gute Vermischung stattgefunden hat. Da sich auf dem Gewebe ein 
Flüssigkeitsfilm ausbildet, kommt es zu ungehindertem Austausch zwischen der 
Flüssigkeit im Film und der im Innern der Tasche. 
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3 

Abbildung 3.3.-4: Visualisierung von Strömungsregime B (Flüssigkeitsbelastung 

oberhalb der Grenzbelastung, W, > Wi‘) 

3.4. Fluiddynamik der Katapak-S Laborpackung 

3.4.1. Kolonnenaufbau 

Die Glaskolonne, die im Rahmen der vorliegenden Arbeit zur Untersuchung der 
Fluiddynamik von Katapak-S Laborpackungen verwendet wurde, besteht aus einem 
Kolonnenschuss (Durchmesser 70 mm, Höhe 1.500 mm), einem Kopfstück mit 
Flüssigkeitsverteiler, einem Sumpfstück mit Flüssigkeitssammler und zwei 
Hanschen, mit denen die drei Elemente miteinander verbunden sind (Moritz, 1996a). 
Die Flüssigkeit wird mit einer Zahnradpumpe entweder im Kreislauf gefahren oder 
aus einem Vorlagegefäss zugeführt, wobei der Volumenstrom unter Vemend@% 
eines Schwebekörperdurchflussmessgerätes gezielt eingestellt werden kann. Die
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Flüssigkeit kann sowohl elektrisch a
ls auch mit einem Thermos„talen beh

eizt werden. 

Der Flüssigkeitsstand im Sumpf der Kolon
ne wird durch einen Überlauf eingestellt. 

Die Luft wird im Gegenstrom zur Flüssigkeit g
efahren, wobei Frischluft zum Einsatz 

kommt, die einer Druckluftleitung entno
mmen wird. Der Luftvolumenstrom wird 

ebenfalls mit einem Schwebekörperdurchflu
ssmessgerät eingestellt. Der Druckverlust 

wird über ein U-Rohr-Manometer ermittelt, das m
it Wasser gefüllt ist. Die Hold-Up- 

Messungen erfolgen durch Auslitern des Übe
rlaufs. 

Die experimentelle Bestimmung des Verweilzeitverhaltens erfolgt meist durch 

Zugabe eines Spurstoffes (Tracer) am Reaktoreingan
g. Dieser Tracer darf sich in den 

Stoffeigenschaften nicht wesentlich von der kontinuie
rlichen Phase unterscheiden, 

muss jedoch eindeutig nachweisbar sein. In der Praxis wird h
äufig die Änderung der 

Leitfähigkeit der Flüssigkeit am Reaktorausgang bei Ve
rwendung einer Elekrolyt- 

lösung als Tracer gemessen. Die Eingabefunktion des Trace
rs hat häufig die Form 

einer Impulsfunktion, die idealerweise der Diracschen Impulsfu
nktion S entspricht, 

Die stossartige Zugabe des Tracers soll dabei weniger als ein P
rozent der mittleren 

Verweilzeit im Reaktor dauern (Baerns et al., 1992). 

Zur Untersuchung des Verweilzeitverhaltens wird die Tracersubstanz in einen 

Schlauch am unteren Ende des Flüssigkeitsverteilers (1 Tropfstelle) mit einer Spritze 

injiziert, Die Tracersubstanz wird durch eine Leitfähigkeitsmessung unterhalb d
er 

Packung nachgewiesen. Dazu wird die Flüssigkeit in einem Trichter gesammelt, in 

dem eine Eintauchmesszelle fixiert ist. Das Leitfähigkeitsmessgerät ist über eine 

Messdatenerfassungskarte mit einem PC verbunden. Die Messdatenerfassung wird 

mit dem Softwarepaket TestPoint (TestPoint, 1996) gesteuert. Die Anlage wurde 

atmosphärisch offen und bei Umgebungstemperatur (ca. 25 °C) betrieben (Apparate- 

liste im Anhang D.1.). 

In t.iie Kolonne waren 7 Elemente der Katapak-S Laborpackung um 90° versetzt 

zueinander eingebaut, womit sich eine effektive Packungshöhe von 1355 mm ergab. 

Die Pac?(ungen waren mit einer Gleichkornschüttung aus Glaskugeln gefüllt. Die 

geometrischen Daten sind in Tabelle 3.4.1.-1 zusammengestellt. 

Tabelle 3.4.1.-1: Daten der Katapak-S Laborpackung 

Durchmesser (ID) [mm] . Ba An0 

Packungshöhe [mm] H 1935 

Durchmesser Glaskugeln [mm] d 1 

Volumenanteil der Glaskugeln EcB 0.21 

Lückengrad der Packung EK 0.43 
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Abbildung 3.4.1.-1 zeigt die Kolonne in einer Prinzipskizze. 
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Abbildung 3.4.1.-1: Experimenteller Aufbau für die Hold-up-, Druckverlust- und 

Verweilzeitmessungen 

3.4.2. Hold-up 

Da der Hold-up von Katapak-S abhängig vom Stoffsystem ist, wurde er in dieser 

Arbeit sowohl für das Testsystem Wasser/Luft als auch für das organische Test-
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system Isopar L (Exxon)/Luft ermittelt. Götze fand in seiner Dissertation ebenfalls 

eine Abhängigkeit vom Stoffsystem und bestimmte den Hold-up von Katapak-S 

Laborpackungen für Wasser und Methylacetat (Götze, 1998). 

Messungen: 

Bei Stationarität der in Abbildung 3.4.1.-1 gezeigten Anlage wurde mit einem Über- 

laufrohr ein konstanter Flüssigkeitsstand im Sumpf der Kolonne eingestellt, Flüssig- 

keits- und Luftzufuhr gestoppt und die überlaufende Flüssigkeit 30 Minuten gesam- 

melt und ausgelitert. Nach dieser Zeit tropfte keine Flüssigkeit mehr aus der Packung 

heraus. Die Flüssigkeitsmenge entspricht dem dynamischen Hold-up der Packung. 

Der statische Hold-up ist in einem separaten Experiment ermittelt worden. Dazu 

wurde ein Packungselement in ein mit Flüssigkeit gefülltes Gefäss gestellt. Nach 

geraumer Zeit wurde das Element aus dem Gefäss genommen und tropfte 30 Minuten 

ab. Der Hold-up wurde dann durch Wägung vor und nach dem Trocknen des 

Elementes ermittelt. 

Resultate: 

Die Messungen zum dynamischen Hold-up zeigen, dass dieser nahezu unabhängig 
von der Gasbelastung ist. In der Destillationstechnik wird üblicher Weise der F- 
Faktor als Mass für die Gasbelastung in Kolonnen verwendet. Er ist wie folgt 
definiert: 

F=wWga -\}ps Gl. 3.1.2.-1 

In Gleichung 3.1.2.-1 ist pg die Gasdichte und we die Gasgeschwindigkeit. 

Mit zunehmendem F-Faktor weisen die Hold-up-Kurven nur geringfügige Steigungen 
auf (vgl. Abbildung 3.4.2.-1). So nimmt beispielsweise der dynamische Hold-up der 
Packung bei Steigerung der Gasbelastung von F=0 Pa°® auf F=1.5 Pa°® bei einer 
Flüssigkeitsbelastung von wi=11 m?/m?h nur von etwa 0.138 m*?/m? auf 0.142 m’/m 
Zu. [)1c.s Streuung der Messwerte ist in der Regel grösser als der Anstieg der 
Ausgleichsgeraden. 

Der Einfluss der Gasbelastung auf den dynamischen Hold-up der Packung ist demnach vernachlässigbar. Die Ergebnisse der Unter suchun i 
Hold-up von Katapak- S e S Laborpackungen sind im Anhan i i 

) ; D g C.2. dokumentiert. Sie werden im Kapitel 4.2.1. mit Modellrechnungen verglichen. Dort findet sich auch
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eine graphische Darstellung des dynamischen Hold-ups als Funktion der Flüssig- 
keitsbelastung (Abbildung 4.2.1.-1). 
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Abbildung 3,4.2.-1: Dynamischer Hold-up als Funktion der Gas- und Flüssigkeits- 

belastung 

Der statische Hold-up der untersuchten Packung beträgt 7.8 Vol.% für Wasse.r. Eilne 

Fehlerabschätzung der Hold-up Messungen im Labormassstab befindet sich im 

Anhang E.1. 

3.4.3. Druckverlust 

Der Druckverlust der Katapak-S Laborpackung wurde mit dem Teslstsy5tem 

Wasser/Luft in Abhängigkeit von der Gas- und der Flüssigkeitsbelastung 
bestimmt. 

Messung: 

Zunächst wurde die Katalysatorpackung bei maximal erreichbarer F!üsmgkeuts- 

belastung berieselt. Anschliessend wurde die Gaszufuhr gestartet un
d die I'(0lom?e 

geflutet. Dadurch konnte gewährleistet werden, dass die Packung und die dan_n 

befindliche Glaskornschüttung vollständig benetzt war und für alle .Versuche jle 

gleichen Ausgangsbedingungen vorherrschten. Dann wurde.der Be
triebspunkt der 

Kolonne eingestellt und bei Stationarität der Druckverlust ermittelt.
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Resultate: 

Die Ergebnisse der Untersuchungen zum Druckverlust von Katapak-S Labor- 

packungen sind im Anhang C.2. dokumentiert. Sie werden im Kapitel 4
.2.2. Modell- 

rechnungen gegenübergestellt. Eine Fehlerabschätzung wird im Anhang E.l. 

gegeben. 

3.4.4. Verweilzeitverhalten 

Messung: 

Zur Untersuchung des Verweilzeitverhaltens der Katalysatorpackung wurde eine 

konzentrierte Kochsalzlösung als Tracer verwendet. Die Konzentration dieser Lösung 

betrug 300 g NaCl/l. Die Kolonne wurde mit der gleichen Prozedur wie bei den 

Druckverlustmessungen angefahren. Bei Stationarität wurde 0.3 mi Tracerlösung 

schnell (ca. 0.2 s) mit einer Einwegspritze in einen Schlauch am unteren Ende des 

Verteilers injiziert. Gleichzeitig wurde durch einen Tipschalter die Erfassung der 

Messdaten gestartet. Die Injektionszeit des Tracers entsprach dabei immer dem 
Kriterium für den "Diracschen Impuls" (At<0.01t) für Verweilzeitmessungen 

(Baerns et al., 1992). Anschliessend wurde eine Leitfähigkeit-Zeit-Kurve aufgenom- 

men. Nachdem die Leitfähigkeit wieder auf den Ausgangswert abgesunken war, 

wurde die Messung gestoppt. Zur Überprüfung der Reproduzierbarkeit wurden für 

jeden Betriebspunkt drei Messungen aufgenommen. 

Nach Durchführung der Messungen an der Kolonne wurde die Anlage demontiert 

und das Verweilzeitverhalten der Messvorrichtung untersucht. Der "Diracsche 
Impuls" wurde durch diese nicht wesentlich verändert. 

Zur Untersuchung des Einflusses der Gasbelastung auf das Verweilzeitverhalten 
wurden Stichversuche mit Luft im Gegenstraom durchgeführt. Der Hauptteil der 
Versuche fand jedoch ohne Gasbelastung statt. 

Resultate: 

Analog zum H9ld-}1p zeigte sich, dass die Gasbelastung keinen signifikanten Einfluss 
auf das Verweilzeitverhalten der Katapak-S Laborpackung hat, solange sie nicht im 
Ber6if:h d_es Flutens betrieben wird. Daher wird im folgenden nur der Einfluss der 
Flüssigkeitsbelastung betrachtet. 

Die im_ Kf1pitel 3.1. diskutierten Strömungsregimes A, A° und B haben auf das 
Verweilzeitverhalten von Katapak-S einen grossen Einfluss. Abbildung 3.4.4.-1 gibt 
den \{erlau11der Ve_:rweilzeitverteilungsfunktion am Kolonnenausgang für drei reprä- 
sentative Flüssigkeitsbelastungen in dimensionsloser Form wieder 
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Abbildung 3.4.4.-1: Verweilzeitverteilung bei verschiedenen Flüssigkeitsbelastun- 

gen. Die Grenzbelastung liegt bei etwa W_ =9 m*/m°h. 

Bei sehr kleinen Flüssigkeitsbelastungen, weit unterhalb der Grenzbelastung, ist die 

Verweilzeitverteilung vergleichsweise eng, jedoch weist sie ein langes Tailing auf, 

welches daraus resultiert, dass die Packung bei sehr kleinen Flüssigkeitsbelastungen 

im Strömungsregime A nicht vollständig mit fliessender Flüssigkeit ausgefüllt ist. In 

den Bereichen schlechten Flüssigkeitsaustauschs (stagnante Zonen) wird 

Tracersubstanz zurückgehalten und nur langsam ausgespült (W_i=3 m*/m*h in 

Abbildung 3.4.4.-1). 

Bei einer Flüssigkeitsbelastung in der Nähe der Grenzbelastung (Strömungsregime 

A’) ist die Kurve ebenfalls recht eng und fast symmetrisch (Wi=11 m*m?h 
in Abbil- 

dung 3.4.4.-1). Das Tailing der Verteilungsfunktion wird kleiner, da bei di_eser 

Belastung die Katalysatortaschen komplett mit fliessender Flüssigkeit ausgefüllt sind. 

Bei hohen Flüssigkeitsbelastungen wird erkennbar, dass die Verteilung sehr br'eit 1md 

asymmetrisch verläuft (W_=20 m’/m?h in Abbildung 3.4.4.-1). Die Asy
mmetrie ruh_rt 

von einem starken Anstieg der Verteilungsfunktion auf der Sei
te kurzer Verwelll— 

zeiten her, Dies ist dadurch zu erklären, dass bei hohen F lüssigkeitsbelastu
ngen im 

Strömungsregime B eine Bypass-Strömung auf der Aussenseite der
 Packung auftritt. 

Durch den Bypass wird die Kurve verbreitert, die Varianz steigt.
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Im Kapitel 3.6.4. wird die Varianz, die ein Ausdruck für die Brei
te der Verweilzeit- 

verteilungen ist, in Abhängigkeit von der Flüssigkeitsbelastung für die untersuchten 

Katapak-S Typen gemeinsam diskutiert. Die Auswertung und Modellierung des 

Verweilzeitverhaltens ist in Kapitel 4.2.3. beschrieben. Eine Zusammenfassung der 

Verweilzeitversuche mit der Katapak-S Laborpackung befindet sich im Anhang C.2. 

3.5. Trennleistung der Katapak-S Laborpackung 

Eine Packung für den Einsatz in der Reaktivdestillation muss neben guten fluiddy- 

namischen und reaktionstechnischen Eigenschaften auch gute Trenneigenschaften 

besitzen. Die Trennleistung einer Packung ist neben anderen Einflussgrössen haupt- 

sächlich von der geometrischen Oberfläche pro Packungsvolumen abhängig. 

Die Trennleistung der Katapak-S Laborpackung wurde in Abhängigkeit von der 

Gasbelastung und dem Druck in einer kontinuierlichen Rektifikationskolonne ausge- 

messen, die für diesen Zweck unter totalem Rücklauf mit einem der für Trennlei- 

stungsversuche üblichen Testsysteme (Chlorbenzol/Ethylbenzol) betrieben wurde 

(Gerking, 1996). 

Kolonnenmantel/Packung: 

Die Kolonne hat einen inneren Durchmesser von 70 mm und besteht aus drei mantel- 

beheizten Kolonnenschüssen, die mit insgesamt 23 Packungselementen (siehe 

Tabelle 3.5.1.-1) gefüllt waren. 

Tabelle 3.5.1.-1: Daten der Katapak-S Laborelemente für Trennleistungstests 
Durchmesser (ID) [mm] D 70 

Packungshöhe [mm] 3 H 200 

Füllung Quarzsand 

mittlerer Durchmesser der Schüttung [mm] _ | d 0.7 

Volumenanteil der Schüttung ECB Ön 

Die Packungselemente wurden um 90° versetzt zueinander in die Kolonne eingebaut. 
Bei der Kolonne handelt es sich um eine Mehrzweckanlage, bei der die Kolonnen- 
schüsse mit Zwischenstücken untereinander verbunden sind, die normalerweise zum 
Speisen der Kolonne bzw. zum Sammeln und Wiederverteilen von Flüssigkeit 
benötigt werden. Aus diesem Grund konnte die Kolonne nicht durchgängig gepackt 
werden. Die Flüssigkeit wurde also in der Mitte der Kolonne gesammelt und wieder- 
verteilt (Apparateliste im Anhang D.2.).
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Kondensator: 

Der aufgesetzte Kondensator der Kolonne wird mit Kühlwasser betrieben. Über eine 
Vakuumleitung am Kopf des Kondensators wird bei Umgebungsdruck der Druckaus- 
gleich sichergestellt oder bei Vakuumbetrieb die Kolonne evakuiert. Zum Evakuieren 
wird eine Öldrehschieberpumpe verwendet. 

Blase/Fallfilmverdampfer: 

Die Kolonne ist für den diskontinuierlichen Betrieb mit einer Blase ausgerüstet, auf 

der die Schüsse und der Fallfilmverdampfer befestigt sind. Der Fallfilmverdampfer 

wird mit Öl beheizt, das wiederum elektrisch erhitzt wird. Der Kolonnensumpf wird 

mit einer Kreiselpumpe über den Fallfilmverdampfer umgewälzt. 

Steuerung/Messdatenerfassung: 

Im Schaltschrank der Kolonne sind die für die Versuche benötigten Regler für Kopf- 

druck, Kühlwasserstrom und Mantelheizung sowie ein Hybriddrucker untergebracht 

sind. Verschiedene Gasbelastungen in der Kolonne werden über die Wärmezufuhr im 

Fallfilmverdampfer gesteuert. Zur Druckmessung werden zwei U-Rohr-Manometer 
verwendet, die mit Dibutylphtatat gefüllt sind. Die Messwerterfassung erfolgt sowohl 

mit einem Hybriddrucker als auch mit einem PC. 

3.5.1. Messung und Resultate 

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde zur Bestimmung der Trennleistung der 

Katapak-S Laborpackung eine Messreihe bei Umgebungsdruck erstellt. Zusätzlich 

liegen Ergebnisse einer weiteren Messreihe bei niedrigerem Druck vor, die hier nur 

qualitativ diskutiert werden. Es wurden insgesamt 35 Betriebszustände angefahren. 

Die Reihenfolge des Anfahrens der Betriebspunkte wurde nach dem Zufallsprinzip 

gewählt, um systematische Messfehler auszuschliessen. Bei Stationarität der Anlage 

wurden die Messdaten erfasst, Proben vom Kopf und Sumpf der Kolonne genommen 

und gaschromatographisch untersucht. 

Die Auswertung der Trennleistung erfolgte mit dem Sufzer-internen Programm 
PADAT auf Grundlage der Fenske-Gleichung, die für den vorliegenden 

Anwendungsfall hinreichend genaue Ergebnisse liefert (Kessler, 1997). Die für die 

Auswertung verwendeten Gleichungen sind im Anhang F. dokumentiert. Eine 

Zusammenfassung der Trennleistungsversuche mit Katapak-S Laborpackungen 

befindet sich im Anhang C.3., eine Fehlerabschätzung im Anhang E.2.
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Die Ergebnisse der Trennleistungsversuche mit der Kat
apak-S Laborpackung und 

Katapak-S 170.Y werden im Kapitel 3.7.2. gemein
sam diskutiert. 

3.6. Fluiddynamik der industriellen Katapak-S 

3.6.1. Kolonnenaufbau 

Die Kolonne zur Untersuchung der fluiddynamischen Packungseigenschaften von 

Katapak-S 170.Y hat einen Innendurchmesser von 250 mm und besteht aus einem | 

m Glasschuss, einem 2.5 m Stahlschuss, der bei Bedarf an den Glasschuss geflanscht 

werden kann, einem mehrstufigen Flüssigkeitsverteiler, einem Sumpfstück mit Flüs- 

sigkeitssammler und einem Vorlagebehälter. Die Kolonne hat prinzipiell den glei- 

chen Aufbau wie die in Abbildung 3.4.1.-1 dargestellte Kolonne zur Untersuchung 

der Fluiddynamik der Katapak-S Laborpackung (Apparateliste im Anhang D.3.). 

Die Flüssigkeit wird mit einer Kreiselpumpe im Kreislauf gefahren, wobei der 

Volumenstrom durch ein Schwebekörperdurchflussmessgerät eingestellt wird. Der 

Flüssigkeitsstand im Sumpf der Kolonne wird durch einen Überlauf sichergestellt. 

Weiterhin ist es möglich, die Anlage entweder mit Frischwasser oder mit entminera- 
lisiertem Wasser zu betreiben. 

Die Luft wird im Gegenstrom zur Flüssigkeit gefahren, wobei ein Ventilator zum 

Einsatz kommt. Der Luftvolumenstrom wird durch ein Ventil eingestellt und durch 
ein Pitotrohr, das an einem Mikromanometer angeschlossen ist, gemessen. Die 
Anlage kann gasseitig sowohl offen als auch im Kreislauf betrieben werden. 

Der Druckverlust wird über ein U-Rohr-Manometer ermittelt, das mit Dibutylphtalat 
gefüllt ist. Die Hold-up-Messungen erfolgen wiederum durch Auslitern. 
Der Tracer zur Untersuchung der Verweilzeit wird mit einer Spritze in ein zentrales 
Rohr des Flüssigkeitsverteilers injiziert und durch Leitfähigkeitsmessung unterhalb 
der Packung nachgewiesen. Die Leitfähigkeitsmesszelle ist in einem Trichter unter- 
halb des Packungsbetts zentriert. Das Leitfähigkeitsmessgerät ist über eine Messda- 
ter_lerfassungskafle mit einem PC verbunden. Die Messdatenerfassung wird wiederum 
mit dem Softwarepaket TestPoint gesteuert. 

In die Kolonne wurden 11 Elemente Katapak- 
effektive Packungshöhe von 3.13 m ergab. Di 
3.6.1.-1 aufgelistet. 

S 170.Y eingebaut, womit sich eine 
e Daten der Packung sind in Tabelle
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Tabelle 3.6.1.-1: Daten der Katapak-S 170.Y Elemente für die fluiddynamischen 
D Tests 

i_Durchmesser (ID) [mm] D 250 

|Packungshöhe [mm] H | 290 

Durchmesser Glaskugeli1 [mm] CM 1 

Volumenanteil der Glaskugeln _ ecp | 0.28 
Lückengrad der Packung Ex | 0.48 

Die Experimente zur Untersuchung des fluiddynamischen Verhaltens von Katapak-S 
170.Y wurden analog zu den Experimenten mit der Katapak-S Laborpackung (vgl. 
Kapitel 3.4.) durchgeführt (vgl. Moritz, 1998). 

3.6.2. Hold-up 

Die Messungen zum dynamischen Hold-up zeigen, dass dieser wie auch für die 

Laborpackung nahezu unabhängig von der Gasbelastung ist. Mit zunehmendem F- 

Faktor weisen die Hold-up-Kurven nur geringfügige Steigungen (vgl. Abbildung 

3.4.2.-1) auf. Daher wird an dieser Stelle auf eine graphische Darstellung verzichtet. 

Der statische Hold-up von Katapak-S 170.Y beträgt 2.1 Vol.%. 

Die Ergebnisse der Experimente zum dynamischen Hold-up von Katapak-S 170.Y 

sind im Anhang C.4. dokumentiert. Sie werden im Kapitel 4.2.1. mit Modellrechnun- 

gen verglichen. Eine Fehlerabschätzung befindet sich im Anhang E.3. 

3.6.3. Druckverlust 

Die Resultate der Druckverlustversuche mit Katapak-S 170.Y sind im Anhang C.4. 

dokumentiert. Sie werden im Kapitel 4.2.2. Modellrechnungen gegenübergestellt. 

Eine Fehlerabschätzung wird im Anhang E.3. gegeben. 

Aus den Druckverlust-Diagrammen (vgl. Abbildungen 4.2.2.-3 bis -5) kann ein 

Belastungsdiagramm, das sogenannte Wallis-Diagramm, abgeleitet werden. Darin 

werden die Wurzeln der Belastungsfaktoren c, und cı gegeneinander aufgetragen. 

Daraus können bei vorgegebener Gas- oder Flüssigkeitsbelastung die entsprechende 

maximale Flüssigkeits- bzw. Gasbelastung ermittelt werden. Die Belastungsfaktoren 

werden wie folgt berechnet: 

-“ [ pı ) G13.6.3.-1 
Pı —-Pa
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[ pa ] 
GL363.2 

Ca = Wahn z 
Pı —P 

Das Belastungsdiagr
amm der verwendeten 

Katapak-S Typen ist 
in Abbildung 3.6.3.- 

1 dargestellt. 
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Abbildung 3.6.3.-1: Wallis-Diag
ramm Katapak-S: Vergleich Labor- und indu

strielle 

Packung 

Der Druckverlust der Laborpackung ist 
aufgrund der dichteren Struktur erwartun

gs- 

gemäss deutlich höher als bei der industriel
len Packung, der Graph für die Labor- 

packung liegt daher im Wallis-Diagramm bedeu
tend tiefer. 

3.6.4. Verweilzeitverhalten 

Katapak-S 170.Y zeigt ein ähnliches Verweilze
itverhalten wie die Laborpackung. Die 

Verweilzeit ist ebenfalls unabhängig von der Gasbelastung, solange sich der 

Betriebspunkt nicht im Flutbereich der Packung befindet. Ein
e Gegenüberstellung 

von Verweilzeitverteilungen bei drei unterschiedlichen Flüs
sigkeitsbelastungen für 

Katapak-S 170.Y wird im Kapitel 4.2.3. zusammen mit Ergebnissen vo
n Modellrech- 

nungen diskutiert. Eine Zusammenfassung der Verweilzeitversuche mit Kat
apak-S 

170,Y befindet sich im Anhang G.2,



43 

Abbildung 3.6.4.-1 gibt den Verlauf der dimensionslosen Varianz 69 als Funktion der 
Flüssigkeitsbelastung für beide Katapak-S Typen wieder. 
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Abbildung 3.6.4.-1: Dimensionslose Varianz als Funktion der Flüssigkeitsbelastung 

Für die Laborpackung sind hier eindeutig drei Bereiche zu erkennen, die mit steigen- 

der Flüssigkeitsbelastung durchlaufen werden. Im Strömungsregime A (W,<5 

m’/m’h) sinkt die Varianz mit zunehmender Flüssigkeitsbelastung zunächst ab. Es 

gibt in der Packung stagnante Zonen, in denen der Flüssigkeitsaustausch nur unzurei- 

chend stattfindet. Mit zunehmender Flüssigkeitsbelastung wird der Einfluss diese: 

Zonen geringer, die Varianz sinkt. Ein zweiter Bereich ist bei Flüssigkeitsbelastungen 

von W_=5-11 m?/m?h (Strömungsregime A”) zu sehen, in dem die dimensionslose 

Varianz niedrige Werte aufweist und kaum von der Flüssigkeitsbelastung abhängt. 

Die Flüssigkeit durchströmt dabei gleichmässig die Schüttung innerhalb der 

Gewebetaschen und wird ständig ausgetauscht. Aus der Konstanz der Varianz kann 

geschlossen werden, dass in diesem Betriebsbereich keine stagnanten Zonen mehr in 

der Packung vorhanden sind. 

Im Strömungsregime B steigt die Varianz mit zunehmender Flüssigkeitsbelastung 

stark an. Die Flüssigkeit strömt nun nicht mehr ausschliesslich im Innern der 

Gewebetaschen, sondern ein mit der Flüssigkeitsbelastung steigender 
Anteil fliesst 

als Bypass-Strom schneller an der Aussenseite der Gewebetaschen nach unten. Dieser 

Anteil führt zur Zunahme der Varianz. 
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Für Katapak-S 170.Y ergibt sich ein ähnliches Bild: Ein Abfall 
der Varianz unterhalb 

der Grenzbelastung (7 m*/m*h) und ein Anstieg oberhalb d
er Grenzbelastung. Zu 

bemerken ist, dass die Varianz-Kurve von Katapak-S 170.Y deutl
ich unterhalb der 

Varianz-Kuve der Laborpackung verläuft. Das Verweilzeitspektrum ist also bei 

Katapak-S 170.Y vergleichsweise enger. 

Damit wird das charakteristische Verweilzeitverhalten von Katapak-S bestätigt,
 das 

Götze (1998) in seiner Arbeit gefunden hat. Aus der reaktionstechnischen Perspe
ktive 

gesehen ist der Bereich um das ausgeprägte Minimum in der Varianz-Kurve der 

optimale Betriebsbereich einer Reaktivdestillationskolonne mit strukturierten Kataly- 

satorpackungen. Hier wird zum einen die Katalysatorschüttung voll durchströmt und 

damit genutzt, zum anderen ist die Gefahr unerwünschter Nebenreaktionen in 

stagnanten Zonen gering (Moritz et al. 1998). 

3.7. Trennleistung der industriellen Katapak-$S 

3.7.1. Kolonnenaufbau 

Die Messungen zur Trennleistung der industriellen Katapak-S wurden in einer dis- 

kontinuierlichen Destillationskolonne mit einem Innendurchmesser von 250 mm bei 

totalem Rücklauf mit dem schon zur Untersuchung der Laborpackung verwendeten 

Testsystem durchgeführt (Apparateliste im Anhang D.4.). Die Kolonne besteht aus 

drei Schüssen (maximale Packungshöhe ca. 6.5 m), Kondensator, Notkühler und Fall- 

filmverdampfer. Zur Flüssigkeitsverteilung wird ein mehrstufiger Verteiler mit einer 

Verteildichte von 330 m” verwendet. Der Flüssigkeitssammler unterhalb der Pak- 

kungszone ist in der Einbauhöhe variabel, so dass die Packungshöhe frei wählbar ist. 

Ii.1 die Kolonne wurden 11 Elemente Katapak-S 170.Y um 90° versetzt zueinander 

eingebaut, womit sich eine effektive Packungshöhe von 3.12 m ergab. Es wurden 
dieselben Packungselemente verwendet, wie bei den fluiddynamischen Untersuchun- 
gen (vgl. Moritz, 1996b). 

Kondensator: 

Der aufgeset'f'te Kondensator der Kolonne wird mit Kühlwasser betrieben. Dem 
Kondensator ist ein Notkühler aufgesetzt, an dem ein Vakuumsystem angeschlossen 
1s‘t. Für den Vakuumbetrieb stehen eine Wasserringpumpe für mittleres Vakuum und 
eine Drehschiebervakuumpumpe für tiefes Vakuum zur Verfügung.



Blase/Fallfilmverdampfer: 

Wie für den diskontinuierlichen Betrieb üblich, ist die Kolonne mit einer Blase 
ausgerüstet, auf der die Schüsse und der Fallfilmverdampfer stehen. Der Fallfilmver- 
dampfer wird mit Dampf beheizt. Der Inhalt der Blase wird mit einer Kreiselpumpe 
durch den Fallfilmverdampfer umgewälzt. 

Steuerung/Messdatenerfassung: 

Verschiedene Gasbelastungen in der Kolonne werden über die Wärmezufuhr im 

Fallfilmverdampfer gesteuert. Am Schaltschrank der Kolonne werden die Heizlei- 

stung und der Kopfdruck mit Reglern eingestellt. Zur Druckmessung wurde sowohl 

ein U-Rohr-Manometer (Füllung Dibutylphtalat) als auch Druckaufnehmer verwen- 

det. Druck, Dampfzufuhr und Temperaturen werden mit einem Schreiber aufgezeich- 

net, die restlichen Messwerte von Hand. 

3.7.2. Messung und Resultate 

Die Durchführung der Versuche entsprach der im Kapitel 3.5.2. beschriebenen 

Vorgehensweise. Es wurden Betriebspunkte von ca. F=0,5 Pa®* bis zum Fluten der 

Kolonne aufgenommen, wobei die Reihenfolge des Anfahrens der Betriebspunkte 

wieder nach dem Zufallsprinzip gewählt wurde. Eine Zusammenfassung der Trenn- 

leistungsmessungen befindet sich im Anhang C.3. und C.5., eine Fehlerabschätzung 

für die Messwerte im Anhang E.2. und E.4. 

Die Abbildungen 3.7.2.-1 und -2 zeigen als Resultate die Trennleistung und den 

Druckverlust bei atmosphärischem Druck in Abhängigkeit von der Gasbelastung. 

Wie schon im Kapitel 3.5.1. erwähnt, werden hier zusammen mit den Ergebnissen 

der Messungen an der industriellen Packung auch die Ergebnisse der Messungen an 

der Laborpackung diskutiert. 

Da die Gasbelastung in einer Kolonne bei Betrieb unter totalem Rücklauf direkt mit 

der Flüssigkeitsbelastung gekoppelt ist, können in die Abbildungen die berechneten 

Grenzbelastungen für das Testsystem Chlorbenzol/Ethylbenzol eingezeichnet 

werden. Sie betragen für die Laborpackung 11 m*/m*h (entspricht F=1.5 Pa®°) und 

für Katapak-S 170.Y 17 m?/m?h (entspricht F=2.0 Pa””). 

Abbildung 3.7.2.-1 zeigt den signifikanten Einfluss des Strömungsregimes auf die 

Trenneigenschaften von Katapak-S. Die Trennleistung der Laborpackung ist bis zu 

F=1.5 Pa°* (Grenzbelastung Wi;) nahezu konstant. Oberhalb der Grenzbelastung 

steigt sie schnell an. Die Bypass-Strömung, die oberhalb der Grenzbelastung auftritt,
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erzeugt einen Film auf der Oberfläche der Packung. Dadurch wird der Stofftransport 

zwischen Gas- und Flüssigphase erhöht. 

7 z I J 
= Katapak-S 170.Y d _ 

- 6 { — 

= &* Katapak-S Labor } 
77 — A H —E 5 { 

z p a DA 4 } 
3 x BD / :'é 3 &- 5 w F ] e 

&© j < || 
g 2 

$ UL L f 

0 0,1 1 1 

F-Faktor [Pa®*] 

Abbildung 3.7.2.-1: Trennleistung von Katapak-S in Abhängigkeit von der Gasbela- 

stung (gestrichelt: Grenzbelastung W;) 

Bei Umgebungsdruck wurde ein maximaler stabiler F-Faktor von F=1.83 Pa®° _be1 
einem Druckabfall von Ap=14.9 mbar/m gemessen. Das Fluten der Packung beginnt 
ab F=1,9 Pa®*, Katapak-S 170.Y zeigt tendenziell den gleichen Verlauf der Trennlei- 
stung wie die Laborpackung. Sie liegt im mittleren Belastungsbereich bei etwa 
NTSM=1. Bei Umgebungsdruck konnte ein maximaler stabiler F-Faktor von F=2.7 
Pa®* bei einem Druckabfall von 12.4 mbar/m gemessen werden. 
Die Ergebnisse der zweiten, hier nicht näher diskutierten Messreihe bei erniedrigtem 
Druck, zeigt den charakteristischen Anstieg der Trennleistung bei höherer Gasbela- 
stung als bei Umgebungsdruck, da hier die Gasdichte erheblich kleiner ist. Der 
Verlauf der Trennleistungs- und Druckverlustkurven unterscheidet sich von dem in 
den Abbildungen 3.7.2.-1 und -2 dargestellten nicht wesentlich, so dass der besseren 
Übersicht halber auf die Darstellung dieser Werte verzichtet wird. 
Werden die Ergebnisse der Trennleistungsexperimente der Katapak-S Laborpackung 
mit denjenigen der Katapak-S 170.Y verglichen, so kann festgestellt werden, dass die
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Tremnleistung von Katapak-S in etwa proportional zur spezifischen Oberfläche der 
Packung ist (Tabelle 3.7.2.-1). 
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Abbildung 3.7.2.-2: Druckverlust von Katapak-S in Abhängigkeit von der Gasbela- 

stung (gestrichelt: Grenzbelastung W;') 

Tabelle 3.7.2.-1: Trennleistung von Katapak-S im Vergleich 

Packung spezifische mittlere spez. Oberfläche / 

Oberfläche | Trennleistung Trennleistung 

[m*/m?] NTSM NTSM 

Katapak-S Labor 270 3 90 

Katapak-S 170.Y 85 1 85 

3.8. Reaktionskinetische Experimente mit Katapak-S 

Aus den Arbeiten zur Untersuchung der Makrokinetik der heterogen katalysierten 

Veresterung von Methanol und Essigsäure mit der Katapak-S Laborpackung 
(Götze, 

1998, Pöpken et al., 1999) ist bekannt, dass eine im Rührreaktor verme
ssene Reakti- 

onskinetik nicht ohne weiteres auf einen mit Katapak-S gefüllten Rohrr
eaktor über- 

tragen werden kan n. In den genannten Arbeiten wurden Experimente mit einem 

solchen Rohrreaktor für den Labormassstab mit Katapak-S durchgeführt. Dabei 

wurde der Rohrreakt or nicht voll durchströmt, sondern wie bei einer Re
aktivdestilla-
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tionskolonne als Rieselbettreaktor betrieben. Die Rühr
kesselkinetik wurde mit dem 

Verweilzeitverhalten der Katapak-S Laborpackung verknü
pft und mit kinetischen 

Experimenten im Rieselbettreaktor verglichen. Dabe
i wurde gezeigt, dass die Rühr- 

kesselkinetik mit einem konstanten Faktor korrigier
t werden musste, um die Experi- 

mente im Rieselbettreaktor beschreiben zu können (n
äheres, siehe Kapitel 4.3.). 

Diese Vorgehensweise wurde im Rahmen der vorliegenden Arb
eit auf den industri- 

ellen Katapak-S Typ angewendet. 

3.8.1. Kolonnenaufbau 

Für die Experimente zur Reaktivdestillation wurde eine kontinuierliche Destillations- 

anlage im Durchmesser 220 mm so umgebaut, dass damit sowohl kinetische Riesel- 

bett- als auch Reaktivdestillationsversuche durchgeführt werden konnten. Ein Foto 

der Kolonne wird in Abbildung 3.8.1.-1 gezeigt. Abbildung 3.8.1.-2 zeigt eine Skizze 

der Anlage. 

Hier wird gleich der vollständige Aufbau beschrieben, wie er für die Reaktivdestilla- 

tionsversuche verwendet wurde (vgl. Kapitel 3.9.). Für die reaktionskinetischen 

Untersuchungen blieben bestimmte Anlagenteile (z.B. Kondensator und Verdampfer) 

ausser Betrieb (Apparateliste im Anhang D.5.). 

Kolonnenmantel/Packung: 

Die Kolonne besteht aus 7 mantelbeheizten Kolonnenschüssen, die im Verstärkungs- 

und im Abtriebsteil mit Sulzer Mellapak 250.Y und im Reaktionsteil mit Katapak-S 

gepackt waren (siehe Tabelle 3.8.1,-1). 

Tabelle 3,8.1.-1: Daten der Katapak-S-Elemente für kinetische Rieselbett- und 

Reaktivdestillationsversuche _ 
Durchmesser (ID) [mm] er 220 
Packungshöhe [mm] HU E 
Fi'{llun Amberlyst CSP 2 
mittlerer Durchmesser der Schüttung [mm] au 0.83 
Trockenmasse der Schüttung [kg] fm„„ HR 
Schüttdichte [kg/m] A B 
Volumenanteil der Schüttung __ _£es 5 035 RO 
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Reaktivdestillationskolonne für den semi-industriellen Massstab



50 

Kondensat 1 TS 
Probe Kopf 1 TS f 

Kopf 2 TS 175 Probe Kopf 2 TS g 

Probe4 TS q 

/ 2.1m MELLAPAK 250.Y 

7TS Probe 6 TS f 

>. Probe 7 T5g 
Feed HAc 

9TS 2.73m MELLAPAK 250.Y 

Probe 11 T5g 

X
 

1E Probe 15 TS g 

5.22m KATAPAK-S 170.Y 

17T 

E
L
 

D
E
 

Probe17.5 TS g 

197S Probe 18 TS f 

Probe 19 T5g / Feed MeOCH 

22T 
Probe 22 TS g /

 

2.73m MELLAPAK 250.Y 

25 T Probe25TS f 

V
 

Sumpf 26 TS 

Abbildung 3.8.1.-2: A_ufbgu der Kolonne für kinetische Rieselbett- und Reaktivde- 
stillationsversuche (f: flüssig, g: gasförmig)
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Die Kolonne wurde mit zwei Feedstellen betrieben, wobei der in Abbildung 3.8.1.-2 
dargestellte Aufbau verwendet wurde. 

Die angegebenen Werte, z.B. 4TS (vierte theoretische Trennstufe), geben die Lage 
der Probeentnahme- bzw. Temperaturmessstelle an, wobei zur Kennzeichnung der 
Lage die Zahl zu erwartender theoretischer Trennstufen zwischen Kopfkondensator 
und Probeentnahmestelle verwendet wurde. 

Kondensator: 

Zum Kondensieren der Brüden wird ein aufgesetzter Spiralkondensator verwendet, 
der wahlweise mit Kühlwasser oder Kühlsole betrieben werden kann. Eine Kühlfalle 
verhindert das Austreten von nicht kondensierten Dämpfen. Der Druckausgleich wird 
über das Vakuumsystem der Kolonne sichergestellt, das bei den unter atmosphäri- 

schem Druck durchgeführten Experimenten gegen die Umgebung offen ist. Das 

Vakuumsystem wurde lediglich zur Überprüfung der Dichtheit der Kolonne 

verwendet. 

Blase/Fallfilmverdampfer: 

Die Kolonne ist mit einem Fallfilmverdampfer und für diskontinuierliche Experi- 

mente mit einer Blase (ca. 450 I) ausgerüstet. Der Sumpfinhalt wird mit einer 

mehrstufigen Pumpe, die ebenfalls dem Sumpfaustrag dient, über den Fallfilmver- 

dampfer umgewälzt. Der Fallfilmverdampfer wird mit Öl beheizt, das wiederum 

elektrisch erhitzt wird. 

Steuerung/Messdatenerfassung: 

Die Destillationsanlage ist mit einem Steuerschrank ausgerüstet, in dem sämtliche für 

den Betrieb der Anlage notwendigen Schalter und Regler untergebracht sind. Die 

Zuläufe und der Destillatstrom sind geregelt und werden über Massendurchfluss nach 

dem Coriolis-Prinzip erfasst. Der Sumpfstrom ist über den Füllstand des Sumpfes 

geregelt und wird ebenfalls mit einem Massendurchflussmessgerät (Coriolis) erfasst. 

Die Regelung der Ströme erfolgt über mit Druckluft betriebene Regelventile. Die 

Temperaturen der Zulaufströme werden mit elektrischen Feedvorwärmern geregelt. 

Der Kühlwasserstrom wird mit einem Volumenstromzähler ermittelt. Die Kolonne 

wird adiabatisch betrieben, d.h. die Mantelheizungen der Kolonnenschüsse werden so 

geregelt, dass kein Wärmeverlust über den Kolonnenmantel auftritt. Zur Druckmes- 

sung werden Druckaufnehmer verwendet. Die Messwerterfassung erfolgt sowohl mit 

einem Hybriddrucker als auch mit einem PC. Auf dem Hybriddrucker werden
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sämtliche Temperaturen der Kolonne mitgeschriebe
n, die Massenströme, der Druck 

und der Druckverlust auf separaten Schreibern, 

Probeentnahme/Temperaturmessung: 

Entlang der Kolonne waren acht Stutzen für die Entnahme von Gasproben 
und fünf 

Stutzen für die Entnahme von Flüssigkeitsproben angebracht. Folgend
e Temperatu- 

ren wurden erfasst: 

Verdampfer: ©Öl Ein-/Austritt, Produkt Ein-/Austritt, Öl Feedvorwärmer, 

Kondensator: Wasser Ein-/Austritt, 

Kolonne: Kondensat, Kopf, Sumpf und sieben weitere Temperaturen 

Feed: zwei Feedstellen 

Sämtliche Temperaturen werden mit PT100 Widerstandsthermometern erfasst. 

3.8.2. Messung und Resultate 

Die reaktionskinetischen Experimente wurden sowohl im kontinuierlichen als auch 

im diskontinuierlichen Betrieb durchgeführt. Dabei wurde die Kolonne als Riesel- 

bettreaktor respektive als Kreislaufreaktor betrieben. 

Eine äquimolare Mischung aus Methanol und Essigsäure wurde in einem Container 

angesetzt. Im kontinuierlichen Betrieb wurde die Kolonne mit dem Produkt des 

vorherigen Versuchs, das in der Blase der Kolonne zurückgehalten wurde, im Kreis- 
laufbetrieb auf Betriebstemperatur gebracht. Anschliessend wurde der Inhalt der 

Blase ausgetragen und der Feed der Kolonne durch die obere Feedstelle mit einem 

definierten Massenstrom zugeführt. Die Messung des Massenstroms erfolgte sowohl 

im Zulauf als auch im Sumpfaustrag. Bei Stationarität der Messstrecke, die beim 

vorliegenden Reaktionssystem über die Temperaturstationarität überprüft werden 
konnte, wurden die Massenströme und Temperaturen erfasst und Flüssigkeitsproben 
vom Feed und unterhalb der Reaktionszone genommen. Es wurden insgesamt fünf 
ä);1tinuierliche Experimente bei drei verschiedenen Flüssigkeitsbelastungen durchge- 
ihrt. 

Im diskontinuierlichen Betrieb wurde der Sumpfaustrag der Kolonne auf die abere 
Zulaufstelle gelegt. Die Anlage wurde wie im kontinuierlichen Fall angefahren. 
Anschliessend wurde eine äquimolare Mischung aus Methanol und Essigsäure in der 
Blase (.:ler Kolanne vorgelegt und der Kreislaufbetrieb gestartet. Es wurden fortlau- 
fend die Massenströme und Temperaturen erfasst und?iüssigkeitsproben oberhalb 
und unterhalb der Reaktionszone genommen. Es wurden Experimente bei drei
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verschiedenen Flüssigkeitsbelastungen durchgeführt, wobei sich insgesamt 15 Daten- 
sätze ergaben. 

Die Analyse der Proben erfolgte in beiden Fällen gaschromatographisch. Dabei 
wurden die Konzentrationen [kg/kg] aller vier Komponenten bestimmt und auf eins 
normiert. 

Für den diskontinuierlichen Betrieb ist in Abbildung 3.8.2.-1 der Verlauf der 

Zusammensetzung von Edukt und Produkt für eine Flüssigkeitsbelastung von ca. 10 
m*/m’h dargestellt. 

Es sind deutlich mit der Zeit abnehmende Essigsäure/Methanol- und zunehmende 

Methylacetat/ Wasser-Konzentrationen zu erkennen. Als Endpunkt wurde jeweils die 

Gleichgewichtszusammensetzung der Mischung durch Probeentnahme am folgenden 

Versuchstag ermittelt. Diese Zusammensetzung ist in Abbildung 3.8.2.-1 als Daten- 

satz 4 eingetragen. 

Alle Ergebnisse der reaktionskinetischen Untersuchungen mit Katapak-S 170.Y sind 

im Anhang C.6. dokumentiert. Eine Fehlerabschätzung der experimentellen Daten 

befindet sich im Anhang E.5. 
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Abbildung 3.8.2.-1: Konzentrationsverlauf bei diskontinuierlichen_Untersuchungen 

zur Reaktionskinetik in Katapak-S 170.Y (ein: oberhalb der 

Reaktionszone, aus: unterhalb der Reaktionszone) 
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3.9. Reaktivdestillation mit Katapak-S 

Zur Verifizierung des Modells der Reaktivdestillation mit Katapak-S sind sowohl 

Reaktivdestillationsexperimente im Labor als auch im semi-industriellen Massstab 

notwendig. Am Beispiel der Synthese von Methylacetat wurden im Rahmen dieser 

Arbeit insgesamt sieben Betriebspunkte in der oben beschriebenen 220 mm Pilotko- 

Jonne vermessen. Für den Labormassstab wird auf insgesamt elf Experimente von 

Pöpken et al. (2000a) zurückgegiffen, die in einer Glaskolonne mit einem Durchmes- 

ser von 50mm durchgeführt wurden. Diese Kolonne war mit 1 m Sulzer BX im 

Verstärkungsteil, 1 m Sulzer BX im Extraktionsteil, 2 m Katapak-S Laborpackung im 

Reaktionsteil und 1 m Sulzer BX im Abtriebsteil gepackt (vgl. Abbildung 2.2.-2). 

Tabelle 3.9.-1 gibt einen Überblick über den Bereich, in dem die Betriebspunkte bei 

den durchgeführten Untersuchungen lagen. 

Die Ergebnisse der Untersuchungen zur Reaktivdestillation mit Katapak-S sind im 

Anhang C.7. und C.8. dokumentiert, eine Fehlerabschätzung der experimentellen 

Daten befindet sich im Anhang E.5. 

Tabelle 3.9.-1: Betriebspunkte Reaktivdestillation 

Parameter Labormassstab 50 |semi-industrieller Massstab! 

mm Durchmesser _ | 220 mm Durchmesser MS a a S 
Feedmenge Methanol [kg/h] | _ 0.68-3.46 _ 1! GRBENETZET R | 

Feedmenge Essigsäure [kg/h] — | 0.74 - 6.47 | 50.4 - 135.6 | 

Moleinsatzverhältnis HAc/MeOH | __ 0.63-1.59 \ 1.0 - 1.03 | 
Rücklaufverhältnis Rücklauf/ 1 | 1229 ‘ 
Destillat [mol/mol] | 

Verhältnis Destillat/Feed 0.16 - 0.52 0.49 - 0.66 | 
Flüssigkeitsbelastung Reaktions- 0.6 - 10.5 3.2-7.8 
zone [m*/m*h] _ 

Zu bemerken ist, dass sowohl im Rahmen der Arbeit von Pöpken et al. (2000a) als 
am_:h bei den in der vorliegenden Arbeit durchgeführten Experimenten in der Regel 
kffln re'ines Methylacetat als Kopfprodukt erhalten wurde. Ziel der Experimente war 
nicht die Entwicklung oder Optimierung eines Methylacetat-Verfahrens mit Katapak- 
S. Krafczyk und Gmehling (1994) haben bereits gezeigt, dass die Reaktivdestillation 
zur Herstellung von Methylacetat mit Katapak-S machbar ist. Vielmehr stand die 
Scfhaf‘fung einer Datenbasis zur Verifizierung eines Modells zur Reaktivdestillation 
mit K.atapak-8 im Vordergrund des Interesses. Dabei ist es sinnvoll Experimente mit 
niedrigem Umsatz und niedriger Methylacetatqualität für die %Jberprüfung des 
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Modells durchzuführen, denn gerade diese Experimente erweisen sich als empfind- 

lich im Hinblick auf Änderungen der Modellstruktur und -parameter.
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4. Modellierung und Simulation 

Für Simulationen zur Auslegung von Reaktivdestillationskolonnen mit K
atapak-S 

werden Modelle benötigt, mit denen hinreichend genaue Voraussagen gemacht 

werden können. Basierend auf den unterschiedlichen Strömungsregimes beim Betrieb 

einer Reaktivdestillationskolonne mit Katapak-S werden im folgenden Modelle für 

die im Kapitel 2.6.3. definierten Einflussgrössen entwickelt. 

4.1. Grenzbelastung W, 

Im folgenden wird ein einfaches physikalisches Modell zur Vorhersage der flüssig- 

keitsseitigen Grenzbelastung W} vorgestellt. Für die Strömung entlang eines 

Stromfadens von I nach 2 kann die Bernoulli-Gleichung aufgestellt werden (siehe 

Abbildung 3.1.-1; Moritz et al., 1999b): 

pı+Pı g Hi =p2.+Pi -£ H;: +Apecs +Apw Gl. 4.1.-1 

Hierbei bezeichnet Apca den Druckverlust bei der Strömung durch die Schüttung und 

Apw den Druckverlust bei der Strömung durch das Drahtgitter beim Eintritt in die 

Schüttung bzw. beim Austritt aus dieser. 

Unter der Annahme vernachlässigbaren gasseitigen Druckverlusts ausserhalb der 

Schüttung ist p,=p,:. Weiterhin ist der Druckverlust beim Durchströmen der 

Schüttung Ap wesentlich grösser als der Druckverlust am Drahtgitter Apw. Bei 

Vernachlässigung von Apyw folgt: 

Pı g AH = Apcs Gl. 4.1.-2 

Wenn also der Druckverlust beim Durchströmen der Schüttung gleich der statischen 

Druckdifferenz der Flüssigkeitssäule im Leervolumen wird, ist die Belastungsgrenze 
der Schüttung erreicht. Die Schüttung ist dann vollständig mit fliessender Flüssigkeit 
ausgefüllt und ein grösserer Volumenstrom kann aufgrund der Gravitationskraft nicht 
durch (?ie Schüttung fliessen. Der Volumenstrom könnte nur durch Aufprägung einer 
zusätzlichen Kraft erhöht werden. 

Für eine voll durchströmte Füllkörperschüttung kann der Druckverlust Apcı , den die 
Flüssigkeit beim Durchströmen erfährt, mit den Gleichungen 4.1.-3 bis -6 berechnet 
werden (Brauer, 1971):
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l-€, 3 > AH 
Apam =V 8p3 Pı Wıe F[— Gl. 4.1.-3 

mit 

160 3.1 
Y = — +—— , E at Gl. 4.1.-4 

L 
Re, = E ET Gl. 4.1.-5 

und 

Wı 
Wıer = , a un = Z GE416 

wobei hier wı = wj/ ist. 

Der Ausdruck für den Reibungsbeiwert ' stammt aus Brauer (1960). 

Gleichung 4.1.-3 kann in einer berieselten Füllkörperschüttung nur für den Fall 
angewendet werden, bei dem das gesamte Leervolumen der Schüttung mit Flüssigkeit 
gefüllt ist. Durch Lösen der Gleichungen 4.1.-3 bis -6 wird die Geschwindigkeit der 
Flüssigkeit w, bei der Grenzbelastung und damit die maximal in der Schüttung 

erreichbare Flüssigkeitsgeschwindigkeit erhalten. Der Volumenstrom V} der 

Flüssigkeit ergibt sich gemäss Gleichung 3.1.-2 durch Multiplikation von w7 mit der 

Querschnittsfläche der Packung. 

wi. ist im wesentlichen eine Funktion der temperaturabhängigen Stoffgrössen Dichte 

und Viskosität, des charakteristischen Korndurchmessers d, und des Lückengrads der 
betrachteten Schüttung £p. Der Lückengrad der Schüttung kann nach Jeschar (1964) 

berechnet werden: 

Er :0.375+0.34-% Gl. 4.1.-7 

Das Modell ermöglicht die Voraussage der Grenzbelastung für beliebige Stoffsy- 

steme. Es kann leicht auf Katapak-S angewendet werden. Dabei ist zu berücksichti- 

gen, dass sich die Flüssigkeitsbelastung W,} nach Gileichung 3.1.-1 auf die 

Querschnittsfläche A der leeren Kolonne und nicht auf die effektive Querschnitts- 

fläche der Packungsstruktur Acg nach Gleichung 3.1.-2 bezieht.
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Packung wı’=5 mm/s. Diese Werte liegen deutlich über den in der vorliegenden 
Arbeit bestimmten. 

Die Methode von Ellenberger und Krishna ist bislang nur auf das Testsystem 
Wasser/Luft angewendet worden. Für reale Stoffsysteme ist die Methode nur schwer 
anwendbar, weil die Grenzbelastung dabei experimentell bestimmt wird. 

4.2. Fluiddynamik von Katapak-S 

Bei der Modellierung der Fluiddynamik von Katapak-S werden die im Kapitel 3.1. 
diskutierten Strömungsregimes berücksichtigt, die bei der Modellbildung unabhängig 
voneinander betrachtet werden: 

Strömungsregime A: Flüssigkeitsbelastung unterhalb der Grenzbelastung, W, < Wr 

In diesem Regime hat die Flüssigphase einen vernachlässigbaren Einfluss auf die 
Gasphase, Das Strömungsregime A” stellt dabei einen Grenzfall des Strömungs- 
regimes A dar. 

Strömungsregime B: Flüssigkeitsbelastung oberhalb der Grenzbelastung, W, > W; 

In diesem Betriebszustand übt die Flüssigphase einen erheblichen Einfluss auf die 

Gasphase aus. Der Flüssigkeits-Hold-up reduziert den für die Strömung der Gasphase 

zur Verfügung stehenden Raum. In Abbildung 4.2.-1 ist diese Modellvorstellung 
graphisch dargestellt. 

Packungs- 

oberfläche 
Filmdicke 8 

Für Gasströmung zur 

Verfügung stehender 

Querschnitt 

s (Seite des plissierten Gewebes) 
Flüssigkeits- 

film 

Abbildung 4.2.-1: Modell eines Strömungskanals mit verengtem Querschnitt
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Die hier entwickelten Modelle für den Hold-up und den Druckverlust von Katapak-S 

sind empirische Korrelationen mit dimensionslosen Kennzahlen. 

4.2.1. Hold-up 

Die Kenntnis des Hold-ups, der meist als dimensionsloser Flüssigkeitsanteil des 

Packungsvolumens angegeben wird, ist für die Beurteilung der fluiddynamischen 

Eigenschaften von Katalysatorpackungen sehr wichtig. Er stellt das Reaktions- 

volumen der Packung dar. Der Flüssigkeits-Hold-up setzt sich aus einem statischen 
und einem dynamischen Anteil zusammen (Gelbe, 1968). 

Der statische Hold-up befindet sich in den Poren, in Zwickeln und nicht durchström- 

ten Teilen der Schüttung und teilweise auch im Gewebe der Packung. Er bleibt in der 

Packung zurück, wenn die Flüssigkeitszufuhr gestoppt wird und die Flüssigkeit 

abtropft. Unter dem dynamischen Hold-up wird hier der frei ablaufende Flüssigkeits- 
anteil der Packung verstanden. 

Zahlreiche Modelle zur Vorhersage des Flüssigkeits-Hold-ups von losen und struktu- 
rierten Stoffaustauschpackungen wurden in der Vergangenheit in verschiedenen 

Arbeiten vorgestellt. Ältere Arbeiten zu losen Füllkörperpackungen wurden ausführ- 

lich von Mackowiak (1991) zusammengefasst. Neuere Arbeiten befassen sich 

hauptsächlich mit strukturierten Stoffaustauschpackungen (Brunazzi und Paglianti, 

1997; Hanley et al., 1994; Illiuta et al., 1997; Nardini et al., 1996; Rocha et al., 1993). 

Strömungsregime A: 

Buchanan (1969) verwendet in seinen Arbeiten zum Druckverlust und Flüssigkeits- 
Hold-up von gepackten Kolonnen die Gleichung 4.2.1.-1 zur Korrelation des dynami- 
schen Hold-ups. 

e Fr„F 
hA_E.Ü Gl. 4.2.1.-1 

Demnach ist der dynamische Hold-u p eine Funktion der Reynoldszahl (Gleichun 
4.1.-5) und der Froudezahl: K E 

2 
W Lsett Fr Z LEB 

EFE C412
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Bis zur Grenzbelastung W; (Strömungsregime A) wird hier der Hold-up von 
Katapak-S nach Gleichung 4.2.1.-1 berechnet, da in diesem Bereich eine enge 
Analogie zu einer Füllkörperschüttung vorliegt. 

Die Parameter E, F und G sind aus Messwerten zu bestimmen. 

Strömungsregime B: 

Im Strömungsregime B wird zur Modellierung des dynamischen Hold-ups die 
Gleichung 4.2.1.-3 verwendet, die auch von Ellenberger und Krishna (1999) bestätigt 
wird, Damit wird zusätzlich der dynamische Hold-up auf der Oberfläche der struktu- 
rierten Katalysatorpackung erfasst. 

Frn 
hr=hu +M- —_ Gl. 4.2.1.-3 

Re,2 

mit 

Raı (w. — wi) GL4.2.4 
E Vıa 

und 

Frn wı -wi).ax GL421.5 
g 

nach Gelbe (1968). 

Dabei ist h,+ der Hold-up der Packung bei der Grenzbelastung W;. ax ist die spezifi- 

sche Oberfläche. M, N und P sind aus Messwerten zu bestimmen. 

Vergleich Simulation / Experiment: 

Es wurden Experimente und Modellrechnungen zum dynamischen Hold-up mit 

beiden im Kapitel 2.5. vorgestellten Katapak-S Typen mit Wasser und Isopar L 

durchgeführt. Abbildung 4.2.1.-1 zeigt die Gegenüberstellungen für die Katapak-S 

Laborpackung und Katapak-S 170.Y. Der Einfluss der Gasbelastung auf den dynami- 

schen Hold-up der Packung ist vernachlässigbar. In Abbildung 4.2.1.-1 ist daher der
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dynamische Hold-up für Wasser und Isopar L nur als Funktion der Flüssigkeits- 

belastung dargestellt. 

Zum Vergleich sind in Tabelle 4.2.1.-1 die relevanten Stoffdaten von Wasser und 

Isopar L gegenübergestellt. 

Tabelle 4.2.1.-1: Stoffdaten Wasser und Isopar L 
|_Wasser | lsoparl£ 

dynamische Viskosität nı (25°C) [mPas] | _ 0.895 133778 

Dichte pr (15°C) [kg/m”] { 001 - Z 

0,14 - 

e Katapak-S Labor, Wasser 

E
 
_
 

L 

® Katapak-S Labor, Isopar L 

N Katapak-S 170.Y, Wasser 

# Katapak-S 170.Y, IsoparL 
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Abbildung 4.2.1.-1: Dynamischer Hold-up von Katapak-S als Funktion der Flüssig- 
keitsbelastung für yVasser und Isopar L (senkrechte Linien: 
Grenzbelastung W, ') 

Abbildung 4.2.1.-1 zeigt den Einfluss der Stoffeigenschaften auf den dynamischen 
Hold-up. Es ist deutlich zu erkennen, dass der Hold-up bei Verwendung von Isopar L 
b_ei kleinen Flüssigkeitsbelastungen hauptsächlich aufgrund der etwas höheren Visko- 
sität g‚'I'ÖS_S€I' ist, als der mit Wasser ermittelte. Bei hohen Flüssigkeitsbelastungen 
unterscheiden sich die mit Isopar L und Wasser ermittelten Hold-up-Kurven kaum. 
Die berechneten Grenzbelastungen für beide Fluide sind durch vertikale Linien 
gekennzeichnet.
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Zum Vergleich sind in Abbildung 4.2.1.-1 die Hold-up-Messungen der Katapak-S 
Laborpackung denen der Katapak-S 170.Y gegenübergestellt. Der dynamische Hold- 
up der Katapak-S 170.Y ist deutlich geringer als der der Laborpackung. Eine Struktur 
mit grösserer Taschendicke und höherem Schüttungsvolumenanteil sollte einen 
grösseren Hold-up aufweisen. Der Lückengrad der Schüttung in den dickeren 
Taschen ist jedoch nach Gleichung 4.1.-7 deutlich kleiner, ferner ist der Gewebe- 
anteil (spezifische Oberfläche) der Laborpackung im Vergleich zu Katapak-S 170.Y 
nach Tabelle 2.5.-1 erheblich grösser. 

In den Graphen der Modellrechnungen ist ein leichter Knick zu erkennen, der daher 
rührt, dass zur Berechnung des Hold-ups in den beiden Strömungsregimes unter- 
schiedliche Modellansätze verwendet werden. 

Das Modell beschreibt die experimentellen Daten über den gesamten Messbereich 

gut. Die mittlere Standardabweichung liegt unter I %, 

Die Modellparameter für den dynamischen Hold-up sind für beide Packungstypen im 

Anhang G.1. dokumentiert. 

4.2.2. Druckverlust 

Die Modellierung des Druckverlustes regelloser und strukturierter Stoffaus- 

tauschpackungen wurde in verschiedenen Arbeiten ausführlich beschrieben (Bravo et 

al., 1986; Brunazzi and Paglianti, 1997; Mackowiak, 1991; Rocha et al., 1993; 

Spiegel und Meier, 1992; Stichlmair et al., 1989). Diese Arbeiten stellen eine 

wesentliche Grundlage für die in dieser Arbeit entwickelten Modelle zur Vorhersage 

des Druckverlustes von Katapak-S dar. Die Strategie für die Modellierung des 

Druckverlustes berücksichtigt wiederum die Hauptströmungsregimes A und B, 

Ausgehend vom trockenen Druckverlust wird der Druckverlust von Katapak-S mit 

steigender Flüssigkeitsbelastung durch die Druckverluste im Regime A und später im 

Regime B erweitert (Region I). Im Flutbereich der Packung (Region IIT) ist der 

Druckverlust von strukturierten Katalysatorpackungen, ähnlich wie bei strukturierten 

Stoffaustauschpackungen, nicht mehr mit einem Druckverlustmodell beschreibbar, 

das auf dem Hagen-Poiseuilleschen Gesetz für den Druckverlust beim Durchströmen 

eines Rohres basiert. Hier wird dann ein Polynom dritten Grades verwendet. Die 

Modellstrategie ist in Abbildung 4.2.2.-1 noch einmal graphisch dargestellt.
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Abbildung 4.2.2.-1: Modellstrategie Druckverlust von Katapak-S 

Trockener Druckverlust: 

Der gasseitige Druckverlust der trockenen Packung wird durch die offene Kreuz- 
kanalstruktur erzeugt und kann mit Gleichung 4.2.2.-1 beschrieben werden (Reichelt, 
1974): 

A 

i -AH G Api f -pz‘ s [ x ] GlL422.-1 
‘r Ex COSA 

1?er Friction-Faktor f, ist anlehnend an Mackowiak (1991) eine Funktion der gassei- 
tigen Reynoldszahl und kann berechnet werden zu 

e D 

mit 

RC„‘A x Wo * dik 

U » Gl. 4.2.2.-3
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wobei d,x der hydraulische Durchmesser der offenen Kreuzkanäle und Eg der 
Lückengrad der Packung ist. C und D sind Anpassungsparameter für den trockenen 
Druckverlust, 

Alternativ zu dem hier vorgestellten zweiparametrigen Ansatz für den Friction-Faktor 
nach Mackowiak (1991) wurde auch der von Stichlmair et al. (1989) vorgeschlagene 
dreiparametrige Ansatz getestet: 

C2 Cj\ 7E 
5 Gl. 4.2.2.-4 

RBG.!\ Re(;‚A' d 

f=Ci*+ 

In Abbildung 4.2.2.-2 werden Messwerte für den trockenen Druckverlust der 
Packungen mit Ergebnissen der Korrelationen verglichen. Abweichungen treten nur 
im Bereich niedriger Gasbelastungen auf, wobei hier keiner der untersuchten Ansätze 
für den Friction-Faktor eindeutige Vorteile bringt. Deshalb wird der einfachere 
Ansatz nach Mackowiak (1991) benutzt. 
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— Katapak-5S 170.Y, Mackowiak Katapak-S Labor, Mackowiak 

— —Katapak-S 170.Y, Stichilmair -— — Katapak-S Labor, Stichlmair 

Abbildung 4.2.2.-2: Trockener Druckverlust der Katapak-S Laborpackung und Eier 

Katapak-S 170.Y korreliert mit Ansätzen nach Mackowiak 

(1991) und Stichlmair et al. (1989) 

Der in dieser Arbeit verwendete Friction-Faktor zur Ermittlung des Druckverlustes 

der trockenen Packung steigt für die Katapak-S Laborpackung mit zunehmendem F-
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Faktor an. Dieser Effekt ist bei strukturierten Packungen unbekannt, wurde jedoch 

schon früher für wenige Schüttfüllkörper gefunden (Stichlmair, 1989). Für Katapak-S 

170.Y ist der Friction-Faktor hingegen fast unabhängig vom F-Faktor. Die Verläufe 

des Frietion-Faktors bei Katapak- S sind vermutlich darauf zurückzuführen, dass 

Katapak-S eine Mischung aus strukturierter Packung und Katalysator in Form von 

Schüttfüllkörpern darstellt. 

Strömungsregime A (Region [): 

Im Strömungsregime A ist der Druckabfall nahezu gleich dem trockenen Druckver- 

lust. Die kleine Abweichung wird dadurch verursacht, dass die Flüssigkeit von einem 

Packungselement zum nächsten tropft. Dies wird mit einem Korrekturfaktor f, 

erfasst, der eine Funktion des Hold-ups im Strömungsregime A ist. 

Der Druckverlust im Regime A kann wie folgt berechnet werden: 

mit 

R 614226 

wobei K und L anpassbare Parameter für den Druckverlust im Strömungsregime A 

sind. Der dynamische Hold-up der Packung h, kann mit Gleichung 4.2.1.-1 bestimmt 

werden. 

Strömungsregime B (Region 1): 

Bei Flüssigkeitsbelastungen oberhalb der Grenzbelastung fliesst ein Bypass-Strom 
auf der Aussenseite der Packung. Dieser Bypass reduziert den Querschnitt der 
Kreuzkanäle und damit den für den Gasstrom zur Verfügung stehenden Raum. Der 
Druckverlust wird dann unter Berücksichtigung des Faktors fz berechnet, der eine 
Funktion des hydraulischen Durchmessers ist. Die Berechnung des Druckverlustes im 
Strömungsregime B erfolgt mit 

Apsı = f3 4Apaı GL422.-7 

und 

f;= Q'(£K _(hl3 _hA‘))_K . Gl. 4.2.2.-8
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Q und R sind an Messwerte angepasste Parameter zur Berechnung vonApzı . 

Flutbereich (Region 11): 

Bei hohen Gasbelastungen kommt es durch Wechselwirkungen zwischen der Gas- 
und der Flüssigphase in der Katalysatorpackung zu Fluterscheinungen. Da das oben 
beschriebene Modell nicht geeignet ist, um Fluteffekte wiederzugeben, wird in der 
Nähe des Flutpunktes ein kubisches Polynom zur Berechnung des Druckverlustes 
verwendet. Druckverluste oberhalb von 80 % der maximalen Kapazität, die für 
Katapak-S durch einen Druckverlust von 5 mbar/m gekennzeichnet sind, werden 
demnach, ähnlich wie von Spiegel und Meier (1992) vorgeschlagen, folgendermassen 
berechnet. 

%= x '(WG — W G.max )3 +Y .(WU Ür wßma\)+ Z Gl 4'22_9 

WG.max Ist die Gasgeschwindigkeit bei 80 % der maximalen Kapazität. Der Druckver- 

lust Apybeginnt mit dem Druckverlust Z bei Wa =Wam mit der gleichen Steigung 

Y mit der Ap, endet. X ist damit der einzige an Messwerte aus der Region II 

anzupassende Parameter der Gleichung 4.2.2.-9. 

Vergleich Korrelation / Experiment: 

Der Druckverlust der Katapak-S Laborpackung ist in Abbildung 4.2.2.-3 als Funktion 

der Gas- und der Flüssigkeitsbelastung dargestellt. 

Ergänzend zu Abbildung 4.2.2.-3 ist der Verlauf des Druckverlustes in Abbildung 

4.2.2.-4 noch einmal in einem log-log-Diagramm dargestellt. Die Grenzbelastung 

Wr liegt bei etwa 9 m*/m?h. Unterhalb dieser Belastung verlaufen die_ Druckveri 

lustkurven bis zum Fluten sehr flach. Der Übergang zum Flutbereich ist bei 
Stoffaustauschpackungen in der Regel durch eine starke Steigungsänderung.d-er 

Druckverlustkurven gekennzeichnet. Ein Abknicken bei den Kurven für WI‘. < WL ist 

jedoch fast nicht zu erkennen. Dies ist dadurch zu erklären, dass die Flüssigkeit fast 

ausschliesslich im Innern der Katalysatortaschen fliesst. Fluten setzt erst bei hohen 

Gasbelastungen (F>1.8 Pa””) ein. 

Oberhalb der Grenzbelastung W; ist der Übergang zum Flutbereic?1, d-el' durc'h eine 

starke Steigungsänderung der Druckverlustkurven gekennzeichnet ist, In Abbildung 

4.2.2.-4 sehr deutlich. Er findet bei einem Druckverlust von etwa 3-5 mbar statt.



68 

12 
o 0 mY/m’?h 

b 10 + e 3.0 mömah 

-E s 4.7 m’Im?h 

S g .} + 11.0 mmn 
E n 13.3 m%m’h 
B g . ]| = 16.4 mmn 

z A 20.5 mm?h 
© A 24.7 mm?h 
% ä * x 29.6 m”m’h 

F + 33.0 mYm?h 
Q 24 

0 + ; —— T 7 

0,5 1 1,5 

F-Faktor [Pa® *] 
2,5 

Abbildung 4.2.2.-3: Druckverlust von Katapak-S Labor in Abhängigkeit von der 

Gas- und der Flüssigkeitsbelastung (lineare Achsenskalierung) 
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Abbildung 4.2.2.-4: Druckverlust von Katapak-S Labor in Abhängigkeit von der 
Gas- und der Flüssigkeitsbelastung im log-log-Diagramm
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In Abbildung 4.2.2.-5 ist der Druckverlust von Katapak-S 170.Y in einem Diagramm 
mit linearer Achsenskalierung dargestellt. Die Druckverlustkurven ähneln denen der 
Katapak-S Laborpackung sehr. 
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Abbildung 4.2.2.-5: Druckverlust von Katapak-S 170.Y als Funktion der Gas- und 

Flüssigkeitsbelastung (lineare Achsenskalierung) 

Der Vergleich zwischen Simulation und Experiment zeigt, dass das verwendete 

Modell zur Berechnung des Druckverlustes von Katapak-S über den gesamten 

Messbereich gut mit den Messresultaten übereinstimmt. Die mittlere Standardab- 

weichung zwischen berechneten und gemessenen Werten für den Druckverlust ist im 

allgemeinen kleiner als 20 %. Die Modellparameter für den Druckverlust sind für 

beide Packungstypen im Anhang G.1. dokumentiert. 

In Abbildung 4.2.2.-6 sind ausgewählte Druckverlustkurven der beiden Katapak-S 

Typen gegenübergestellt. Der Druckverlust der Laborpackung ist aufgrund der 

dichteren Struktur erwartungsgemäss deutlich höher.
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Abbildung 4.2.2.-6: Druckverlustvergleich zweier Katapak-S Typen als Funktion 
der Gas- und Flüssigkeitsbelastung 

4.2.3. Verweilzeitverhalten 

Für die Modellierung des fluiddynamischen Verhaltens von Katapak-S in einer 
Reaktionskolonne ist die Kenntnis des Verweilzeitverhaltens der Packung von 
entscheidener Bedeutung. Das Verweilzeitverhalten gibt Aussagen über die Aufent- 
haltsdauer der Flüssigkeit in der Reaktionszone der Reaktivdestillationskolonne. Für 
die Modellierung des Verweilzeitverhaltens von Katapak-S werden bekannte 
Reaktormodelle herangezogen. Das Verweilzeitverhalten wird hier durch die Vertei- 
kungsfunktion E(t) beschrieben (Baerns et äl., 1992): 

E O GL4232 
feCt)dt 

Dabei ist c die Konzentration eines Tracers am Reaktorausgang, der als "Diracscher 
Impuls" am Reaktoreingang aufgegeben wird. Die Verteilungsfunktion ist aufgrund 
der Tatsache, dass alle Tracermoleküle nach unendlich langer Zeit wieder den 
Reaktor verlassen, auf eins normiert.



71 

[E@Odt= 1 Gl.4.33-2 

Für einen Scale-up ist es notwendig, unterschiedlich grosse Reaktoren miteinander 

vergleichen zu können. Dazu wird die Verteilungsfunktion E auf die hydrodynami- 

sche Verweilzeit 

1=V/V Gl. 4.2.3.-3 

normiert und damit dimensionslos gemacht. 

O=- Gl. 4.2.3.-4 
% 

Eo=t-E(t) Gl. 4.2.3.:5 

Nach der Momentenmethode lassen sich die mittlere Verweilzeit t und die Varianz 6 

um diesen Mittelwert berechnen: 

d Tt-cCtdt 
{= [t-E(t)dt = *— Gl. 4.2.3.-6 

® [s(t)dt 

0 *= f[(t -{ - E(t)dt = °f[t2 -E(t)dt — £° Gl. 4.2.3.-7 

In der Praxis sind die Zeitabstände dt nicht unendlich klein, so dass für die Auswer- 

tung der Integrale die Summationen herangezogen werden: 

* Zti'c\"At\ 

t= [t-E(t)dt=— 
n Y At,; 

Gl. 4.2.3.-8 

o Zt‚2 -c; -At; 
c’= It3 .E(t)dt-t* = ME R GIl. 4.2.3.-9 

ö Y At,
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Meistens wird bei der Ermittlung des Verweilzeitverhaltens eines Reaktors nur die 

Konzentration am Reaktorausgang gemessen. Zur exakten Bestimmung des Verweil- 

zeitverhaltens eines Reaktors muss aber ausserdem die Varianz und die mittlere 

Verweilzeit der Eingangsfunktion berücksichtigt werden. 

Zur Modellierung des Verweilzeitverhaltens sind zwei grundlegende Modelle aus der 

Literatur bekannt: das axiale Dispersionsmodell und das Kaskadenmodell. Diese 

beiden Modelle sind einparametrig und zur Modellierung von Rieselbettreaktoren 

nicht geeignet (van Swaaij et al., 1969). Für Rieselbettreaktoren wurden diese 

Modelle daher durch Totzonen ergänzt (Buffham und Gibilaro, 1968; Deans, 1963; 

Sicardi et al., 1980; van Swaaij et al., 1969; Villermaux und van Swaaij, 1969). Diese 

Modelle, die damit dreiparametrig werden, sind zur Beschreibung des Verweilzeit- 

verhaltens von Rieselbettreaktoren gut geeignet. 

Im folgenden wird das axiale Dispersionsmodell mit Totzonen näher betrachtet 

(Villermaux und van Swaaij, 1969). Mit diesem Modell kann die bei Rieselbettreak- 

toren auftretende Asymmetrie der Verweilzeitverteilungsfunktion beschrieben 

werden. Dieses asymmetrische Verweilzeitverhalten rührt daher, dass bei Riesel- 

bettreaktoren in den Poren oder Leerräumen stagnante Zonen auftreten können, die 
von der strömenden Flüssigkeit nur schlecht erfasst werden (Sicardi et al., 1980). Es 

resultiert ein Tailing-Verhalten, wie in Abbildung 4.2.3.-1 dargestellt. 

Zur Simulation des Verweilzeitverhaltens von Katapak-S wurde das axiale Disper- 

sionsmodell von Götze (1998) um eine sich über die gesamte Reaktorlänge 
ausdehnende, stagnante Zone erweitert. In Analogie zum einfachen axialen Disper- 
sionsmodell bewegt sich die dynamische Phase mit Pfropfenströmung durch den 
Reaktor, wobei auch ein dispersiver Stoffstrom auftritt. In der stagnanten Zone tritt 
keine Konvektion auf. Der Stofftransport zwischen den beiden Zonen, der über die 
auf die Lauflänge bezogene Austauschfläche S stattfindet, wird in einem effektiven 
Stofftransportkoeffizienten k zusammengefasst. 

In der dynamischen Zone gilt für den Tracer die folgende Stoffbilanz: 

Öcdm ÖCJ‚ (32c d k-S 
z ‘“+D:A dn 7 U 

Öt “ z ÖZ” Adn e 7 Ba) Gl. 4.2.3.-10 

Iindex dyn bezeichnet die dynamische Zone, Index stag die stagnante Zone. Für die 
stagnante Zone resultiert: 

Oa kiS 

öt A "(Söp “ Can Gl. 4.2.3.-11 stag
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Abbildung 4.2.3.-1: Tailing-Verhalten eines Rieselbettreaktors 
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Abbildung 4.2.3.-2: Modell des axialen Dispersionsmodells mit stagnanten Zonen 

Agı ist somit die von der dynamischen Phase durchströmte Querschnittsfläche
, Asyıaz 

die von der stagnanten Phase ausgefüllte Querschnittsfläche. Für den flächenbezoge- 

nen Stoffstrom durch Dispersion gilt (Baerns et al., 1992):
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A e Gl. 4.2.3.-12 
7 dz 

Die aus dem axialen Dispersionsmodell mit Totzonen resultierende Verweilzeitver- 

teilungsfunktion Eg ergibt sich nach Villermaux und van Swaaij (1969) aus: 

Bo°° .exp(Bo/2)- epr} (Bo-o)'”- [S H %(—:1PHJ ] L{EOJ- = n - Bo®/2+0° .[s +n/@ + Bo/4w—*s+—;p/_(]$] 

Gl. 4.2.3.-13 

E(6) wird mit der Laplace-Transformation L erhalten. s ist die Laplace-Variable. Die 

Modellparameter für das axiale Dispersionsmodell mit Totzonen sind wie folgt 

definiert: 

Z 
Bo= w5 Bodensteinzahl in der dynamischen Zone Gl. 4.2.3.-14 

S D Anteil der dynamischen Ph [6)] ET nteil der dynamischen Phase Gl. 4.?.3.-15 

_ k'S:Z k-a:Z ! 
= - Stofftransporteinheiten Gl. 4.2.3.-16 
Wı Aın W @ 

Hierin ist Z die Länge der Reaktionszone, a ist die volumenbezogene Stoffaus- 
tauschfläche, 

Für die mittlere Verweilzeit und die Varianz um den Mittelwert ergeben sich: 

Bo Gl. 4.2.3.-17 

1+— 
Bo 

B Z Z 1 o} +—_++——-[ ] Gl. 4.2.3.-18
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Die mittlere Verweilzeit t in Gleichung 4.2.3.-16 ist also bei Verwendung des 
axialen Dispersionsmodells nur bei hohen Bo-Zahlen gleich der hydrodynamischen 
Verweilzeit t. 

Vergleich Simulation / Experiment: 

Das Verweilzeitverhalten von Katapak-S Laborpackungen wurde von Götze (1998) 
erfolgreich mit dem hier vorgestellten axialen Dispersionsmodell mit stagnanten 
Zonen beschrieben. Aus Gründen der Konsistenz mit dem Vorgehen von Götze 
wurde auch in der vorliegenden Arbeit die Anzahl an Übergangseinheiten n 
willkürlich auf den Wert eins gesetzt, so dass eine Anpassung an experimentelle 
Daten nur für die Bodensteinzahl Bo und den dynamischen Anteil « erfolgte. In den 
Abbildungen 4.2.3.-3 bis -5 sind Ergebnisse dieser Parameteranpassung graphisch 
dargestellt. 

Das Verweilzeitverhalten von Katapak-S 170.Y wird durch das axiale Dispersions- 

modell mit stagnanten Zonen akzeptabel wiedergegeben. Die grössten Abweichungen 

treten im Bereich kurzer Verweilzeiten auf. 
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Abbildung 4.2.3.-3: Verweilzeitverhalten Katapak-S 170.Y in Abhängigkeit der 

Flüssigkeitsbelastung (Wica. 5 m*”/m’h)
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Abbildung 4.2.3.-4: Bodensteinzahl für Katapak-S 170.Y in Abhängigkeit der Flüs- 

sigkeitsbelastung 
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Abbildung 4.2.3.-5: Anteil der dynamischen Phase für Katapak-S 170.Y in Abhän- 
gigkeit der Flüssigkeitsbelastung
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Sowohl die Bodensteinzahl (Abbildung 4.2.3.-4) als auch der dynamische Anteil ( 

(Abbildung 4.2.3.-5) weisen beim Übergang des Strömungsregimes (für die der 
Abbildung 4.2.3.-4 zugrundeliegenden Messungen bei etwa 5 m’/m?h) ein Maximum 

auf, Bei der Bodensteinzahl ist dies dadurch zu erklären, dass im Bereich des Über- 

gangs des Strömungsregimes am ehesten eine Plug-Flow-Strömung vorliegt (vgl. 
Kapitel 3.1). @ steigt im Strömungsregime A (W, < W/) wie erwartet deutlich an 

(wachsender Anteil der dynamischen Phase). Für das Strömungsregime B ( W, > Wr) 

ist hingegen ein konstanter Verlauf von © mit der Flüssigkeitsbelastung zu erwarten. 

Der in Abbildung 4.2.3.-5 gezeigte Verlauf von w im Strömungsregime B (erst leicht 

steigende, dann leicht sinkende Tendenz mit zunehmender Flüssigkeitsbelastung) 

dürfte aus den vereinfachenden Modellannahmen resultieren (vgl. oben). Die hier für 

Katapak-S 170.Y vorgestellten Ergebnisse entsprechen denen der Katapak-S Labor- 

packung (Götze, 1998). 

Die Modellparameter für das Verweilzeitverhalten sind für beide Packungstypen im 

Anhang G.2. dokumentiert. 

4.3. Reaktionskinetik mit Katapak-S 

Die Ermittlung einer Reaktionskinetik aus den Rieselbettversuchen erfolgte in 

Anlehnung an das von Götze (1998) beschriebene Vorgehen. Das Modell besteht 

dabei aus einer Kaskade kontinuierlich betriebener idealer Rührkesselreaktoren mit 

Seitenkesseln (stagnante Zone), wie in Abbildung 4.3.-1 dargestellt. 

dynamische 

Zone 

stagnante 

Zone 

Abbildung 4.3.-1: Modell eines kontinuierlichen idealen Rührkesselreaktors mit 

ideal durchmischtem Seitenkessel
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Die Anzahl der Rührkessel NSTM (Number of Stirred Tanks per Meter) für dieses 

Modell wird aus der Messung des Verweilzeitverhaltens von Katapak-S bestimmt. 

Aus der Modellierung mit dem von Villermaux und van Swaaj (1969) vorgeschlage- 

nen axialen Dispersionsmodells mit stagnanten Zonen geht NSTM nicht direkt 

hervor, so dass NSTM abgeschätzt werden muss. Für grosse Bodensteinzahlen 

(Bo>50) gilt nach Baerns et al. (1992): 

NSTM = B GL3 
7 

Die Stoffbilanz für einen Rührkessel mit Seitenkessel in Abbildung 4.3.-1 ist: 

l::lein 'X„.„.‚ % finu=- *Xa +VR '(P'Vx 'rd_m +VR % (l '(p) «V; * ['_„._‚g P 0 GI 43'-2 

Dabei ist Vp, das Reaktionsvolumen, das zum Anteil o dynamisch ist. Die volumen- 

gewichteten Stoffmengenänderungen in den einzelnen Rührkesseln bestimmen den 

Umsatz an Edukten, wobei die unterschiedlich grossen Reaktionsgeschwindigkeiten 

in der dynamischen und der stagnanten Zone berücksichtigt werden müssen. 

Hier wird angenommen, dass die Reaktion im Seitenkessel vernachlässigt werden 

kann. Der Anteil der stagnanten Phase ist nach Abbildung 4.2.3.-5 vergleichsweise 

klein. Ferner ist die betrachtete Reaktion molzahlbeständig. 

f (xi‚u:ln S xnms) Bn VR 3 V 0 Gl. 4.3.-3 

Der von Götze (1998) ermittelte formalkinetische Ansatz für die Veresterung von 

Methanol und Essigsäure zu Methylacetat und Wasser wird auf das Reaktionsvolu- 

men Vr bezogen: 

( e g K a e - Gl. 4.3.-4 
Vr 

Einsetzen von Gleichung 4.3.-4 in 4.3.-3 liefert 

D (Kıar S] P M Vrr i a ign Kr e “ayae)=0 . Gl. 4.3.-5 

Für den Molanteil am Reaktorausgang folgt dann: 

K = ® Maa - Vi - (K) - Aime '.aM°O“ -Kı - ay6 * Ayeac) Gl. 4.3.-6 
n
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So können für jeden Rührkessel, ausgehend vom Eintrittszustand, die Molanteile am 
Rührkesselausgang berechnet werden. Durch Lösen der Energiebilanz kann die 
Temperatur für jeden Rührkessel erhalten werden: 

n (a ka AD - T+ Va - B (-Ahp)=0 Gl. 4.3.-7 

Hierin ist c, die mittlere Wärmekapazität der zulaufenden Mischung, die Tempera- 

turabhängigkeit von c, wird vernachlässigt. Ah, ist die Reaktionsenthalpie bei den 

Bedingungen im Rührkessel. Die Wandtemperatur Tw wird als konstant angenom- 
men. Die Reaktionsrate ra In Gleichung 4.3.-7 ist beim idealen Rührkesselmodell 

eine Funktion der Temperatur am Reaktorausgang T..s, so dass die Stoff- und die 

Energiebilanz simultan gelöst werden. 

In der Arbeit von Götze (1998) wurde gezeigt, dass eine im Rührkessel ermittelte 

Reaktionskinetik nicht ohne weiteres auf einen mit Katapak-S gepackten Riesel- 

beitreaktor übertragen werden kann. Auch bei Kombination der Rührkesselkinetik 
mit dem Verweilzeitverhalten von Katapak-S musste die Rührkesselkinetik mit einem 

von der Flüssigkeitsbelastung unabhängigen Faktor korrigiert werden, um die 

Experimente im Rieselbettreaktor beschreiben zu können. Dieser Faktor beträgt für 

die Reaktionskinetik von Götze (1998) für Katapak-S im Labormassstab F=1,76. Die 

Reaktion läuft also in einem mit Katapak-S gefüllten Rieselbettreaktor schneller ab 

als im Rührkesselreaktor. 

Die Ergebnisse der in der vorliegenden Arbeit mit Katapak-S 170.Y durchgeführten 
Rieselbettexperimente wurden nach dem gleichen Verfahren ausgewertet. Aus dem 

Vergleich der Verknüpfung Götze-Kinetik/Verweilzeitverhalten resultiert für den 

industriellen Katapak-S-Typ der Korrekturfaktor F=1.67, der in der gleichen 

Grössenordnung wie der für die Laborpackung (F=1.76) liegt. Mit diesem Vorgehen 

gelingt eine gute Korrelation der reaktionskinetischen Daten der vorliegenden Arbeit. 

Die mittlere relative Abweichung zwischen den mit dem Reaktormodell berechneten 

und den experimentell bestimmten Konzentrationen liegt unter 6 %, 

4.4. Reaktivdestillation mit Katapak-S 

Zur Beschreibung der Reaktivdestillation mit strukturierten Katalysatorpackungen 

sind zwei Modelltypen üblich: Gleichgewichtsstufenmodell (Bessling et al., 1998; 

Hanika et al., 1999; Jacobs und Krishna, 1993; Krafzyk und Gmehling, 1994; 

Pilavachi et al., 1997) und Stoffübergangsmodell (Bart und Landschützer, 1996; 

Higler et al., 1999a,b; Kenig et al., 1999; Kenig und Gorak, 1995; Kreul et al., 1999;
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Landschützer, 1995; Pinjala et al., 1992; Sundmacher, 1995; Sundmacher und 

Hoffmann, 1996: Zhengh und Xu, 1992a,b). Im folgenden werden diese beiden 

Modellansätze kurz vorgestellt. 

4.4.1. Gleichgewichtsstufenmodell 

Grundannahme des Gleichgewichtsstufenmodells ist, dass sich die eine theoretische 

Trennstufe verlassenden Ströme im Phasengleichgewicht befinden. Bei der Modellie- 

rung der Reaktivdestillation müssen durch Reaktionen verursachte Quell- bzw. 

Senkenterme berücksichtigt werden. Jede Gleichgewichtsstufe entspricht dann einem 

ideal durchmischten Rührkesselreaktor mit überlagertem Dampf-Flüssigkeits-Gleich- 

gewicht. Der Massen- und der Energiebilanz der Gleichgewichtsstufe wird ein 

Reaktionsterm hinzugefügt. Die chemische Reaktion kann dabei entweder durch 

einen Ansatz für das chemische Gleichgewicht, wobei Phasengleichgewicht und 

chemisches Gleichgewicht erreicht wird, oder durch einen reaktionskinetischen 

Ansatz berücksichtigt werden. Bei Verwendung einer Reaktionskinetik wird im 

allgemeinen auf der Gleichgewichtsstufe nur das Phasengleichgewicht, jedoch nicht 

das chemische Gleichgewicht erreicht. 

Die für das Gleichgewichtsstufenmodell verwendeten Gleichungen sind in der 

Literatur vielfach angegeben worden. Daher wird hier auf die Wiederholung dieser 

Gleichungen verzichtet. 

4.4.2. Stoffübergangsmodell 

Zunächst sollen die wesentlichen lokalen Transportvorgänge in einer heterogen 

katalysierten Reaktivdestillation erläutert werden. In einem betrachteten Element 

werden aufsteigender Dampf und abfliessende Flüssigkeit miteinander in Kontakt 
gebracht. In dem Element befindet sich ferner ein fester Katalysator, der vollständig 

von der Flüssigkeit benetzt sein soll. Üblicherweise werden Wärme- und Stoffüber- 

gang zwischen Katalysator und Flüssigkeit sowie zwischen Flüssigkeit und Dampf 

berücksichtigt. Die Vorgänge am Katalysator können in unterschiedlicher Tiefe 
modelliert werden. 

Beschreibung der Stofftransportraten: 

Der Stoffiransport in einer Sektion wird meistens mit dem Zweifilm-Modell 
beschrieben, das davon ausgeht, dass für jede Phase der Transportwiderstand in 
einem dünnen Film an der Phasengrenze liegt (siehe Taylor und Krishna, 1993). In 
den beiden Filmen tritt eindimensionaler diffusiver Stofftransport senkrecht zur
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Phasengrenzfläche auf. Ausserhalb des Flüssigkeitsfilms ist der Grad der Durch- 
mischung so gross, dass keine Konzentrationsgradienten herrschen. 

Die Multikomponentendiffusion in den Filmen wird üblicherweise mit den generali- 
sierten Maxwell-Stefan-Gleichungen beschrieben (Taylor und Krishna, 1993). 
Gleichgewicht herrscht dabei nur an der Phasengrenze. 

Modellierung der Reaktion: 

Die Berücksichtigung der Reaktion kann auf verschiedene Arten erfolgen: Zum einen 
kann der Reaktionsmechanismus in Form eines Geschwindigkeitsansatzes in die 
Bilanzgleichungen der Bulk-Phase integriert werden, womit homogene und quasi- 
homogene Reaktionen berechnet werden können. Zusätzlich kann die Reaktion im 
Film berücksichtigt werden, wenn die Reaktions- und die Stofftransportraten 
vergleichbar sind. Dann übt die Reaktion einen wesentlichen Einfluss auf die Tempe- 

ratur- und Konzentrationsprofile im Film aus. Die Gleichungen zur Modellierung des 
Films enthalten dann eine Diffusionsmatrix nach Maxwell-Stefan und einen Reakti- 

onsterm (Kenig und Gorak, 1995). 

Für die Berechnung von heterogen katalysierten Reaktionskolonnen ist weiterhin ein 
detailliertes Modell für den Katalysatorwirkungsgrad nach Sundmacher und 

Hoffmann (1996) bekannt, das jedoch speziell auf die Anwendung katalytisch 

wirksamer Füllkörper zugeschnitten ist. 

Modellierung der Hydrodynamik: 

Für die Modellierung der Hydrodynamik werden Korrelationen für Hold-up, Stoff- 

transportkoeffizienten, Phasengrenzflächen, Druckverlust etc. benötigt. Ausserdem 

sind verschiedene Modelle aus der Literatur bekannt, unter anderem ein "mixed-pool 

model" (Kenig et al., 1999), das, ähnlich wie bei Higler et al. (1999a), die Flüssigkeit 

in einer Sektion als eine Serie vollständig durchmischter Bereiche beschreibt. 

Der Aufwand zur Entwicklung eines Stoffübergangsmodells ist sehr viel gröss?r a_is 

der für ein Gleichgewichtsstufenmodell. In der Anwendung auf Packur3gen wird in 

der Regel ein kontinuierliches Stoffübergangsmodell gewählt, wodurch.slch statt dem 

algebraischen Gleichungssystem ein differential-algebraisches_ Gleichungssystem 

ergibt. Voraussetzung dafür, dass mit diesem deutlich aufwendigerem Mod_ell auch 

bessere Ergebnisse erzielt werden, ist, dass zuverlässige Angaben zum Stoffübergang 

als Funktion der hydrodynamischen Parameter sowie zu den grundlegenden Stoffda-
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ten vorhanden sind, insbesondere zu den Diffusionskoeffizienten im Mehrkompo- 

nentengemisch, Diese Angaben fehlen jedoch meistens. 

4.4.3. Modellierungstiefe für die Reaktivdestillation 

Die Meinungen in der Literatur über die Wahl geeigneter Modelle zur Simulation der 

Reaktivdestillation sind geteilt. Auf der einen Seite gibt es den pragmatischen Ansatz, 

die Reaktivdestillation mit möglichst einfachen Mitteln zu simulieren. Dies geschieht 

dann meist auf der Grundlage des Gleichgewichtsstufenmodells mit kommerziellen 

Programmen und dient teilweise der Nachrechnung von Reaktivdestillations- 

experimenten in einem bestimmten Stoffsystem. Dabei ist mit vergleichsweise 

geringem Aufwand eine gute Übereinstimmung von Simulation und Experiment 

erzielbar. Beispielsweise benutzen Krafzyk und Gmehling (1994) ein Gleichge- 

wichtsstufenmodell zur Nachrechnung ihrer Reaktivdestillationsexperimente der 

heterogen katalysierten Herstellung von Methylacetat. Die Reaktionskinetik wird 

dabei mit einem quasi-homogenen Geschwindigkeitsansatz beschrieben. 

Jacobs und Krishna (1993) und Pilavachi et al. (1997) benutzen ebenfalls ein Gleich- 

gewichtsstufenmodell mit Reaktionskinetik zur Berechnung der MTBE-Synthese. 

Bessling et al. (1998) und Hanika et al. (1999) verwenden Gleichgewichtsstufen- 

modelle mit der Annahme, dass sich neben dem Phasengleichgewicht auch das 

chemische Gleichgewicht einstellt. Die damit erhaltenen Resultate zur Veresterung 

von Methylacetat respektive Butylacetat stimmen zufriedenstellend mit Experimenten 

überein. Diese Modellklasse wird oft verwendet, um eine erste Abschätzung der 
Machbarkeit einer Reaktivdestillation durchzuführen, falls keine zuverlässige Reakti- 

onskinetik vorhanden ist, oder um Startwerte für Simulationen unter Berücksichti- 

gung einer Reaktionskinetik zu generieren, die häufig schlecht konvergieren. 

In den oben genannten Arbeiten aus der Literatur wurden überwiegend gängige, 
kommerzielle Prozesssimulatoren verwendet. Daneben gibt es auch zahlreiche 
Autoren, die eigene, nicht-kommerzielle Werkzeuge zur Simulation der Reaktivde- 
stillation entwickelt haben, die auf Gleichgewichtsstufenmodellen basieren, teilweise 
unter Berücksichtigung von reaktionskinetischen Ansätzen (Chairatana und Clayton, 
1992; Grosser et al., 1987: Neumann und Sasson, 1984; Savkovic-Stevanovic et al., 
1992). 

Auf der anderen Seite gibt es viele Arbeiten, die sich mit dem Einsatz von Stoffüber- 
gangsmodellen zur Beschreibung der Reaktivdestillation befassen. Die Modelle 
werden dabei in der Regel in nicht-kommerzielle Simulationsumgebungen 
implementiert. Meistens wird unter Verwendung der verallgemeinerten Maxwell-
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Stefan-Gleichungen zur Beschreibung der Mehrkomponentendiffusion gearbeitet 
(Krishna und Standart, 1979). Beispiele für Stoffübergangsmodelle für die homogen 
bzw. quasi-homogen katalysierte Reaktivdestillation geben Kreul et al. (1999), Higler 
et al. (1999a,b) und Zhengh und Xu (19923,b). 

Bei der quasi-homogenen Betrachtungsweise wird zwar eine heterogen katalysierte 
Reaktion berücksichtigt, Transportprozesse im heterogenen Katalysator werden aber 
nicht in Betracht gezogen. Diese werden hingegen in den Arbeiten von Landschützer 
(1995), Bart und Landschützer (1996), Kenig und Gorak (1995), Sundmacher und 
Hoffmann (1996) und Sundmacher (1995) explizit berücksichtigt. 

Kenig et al. (1999) haben im Rahmen einer europaweiten Kooperation zwischen 

Hochschule und Industrieunternehmen (An Integrated Design, Synthesis and 

Optimization Approach for Efficient Chemical Process Configurations Combining 
Reaction and Distillation, BriteEuRam Project No. BE95-1335) ein Stoffübergangs- 

modell entwickelt und in ein Programm namens DESIGNER implementiert, das die 

Simulation mit einem Stufenmodell ermöglicht, bei dem fluiddynamische, reaktions- 
kinetische und Stofftransporteigenschaften getrennt voneinander berücksichtigt 

werden können. Das Hauptziel der Entwicklung von DESIGNER war es, ein auf der 

Filmtheorie basierendes Stoffübergangsmodell zu entwickeln, mit dem sowohl die 

Reaktion in der Filmregion, der Katalysatorwirkungsgrad basierend auf dem Stoff- 

transport innerhalb des Katalysators als auch die hydrodynamischen Eigenschaften 

von Kolonneneinbauten berücksichtigt werden können. Das Modell DESIGNER ist 

jedoch nicht öffentlich verfügbar. 

Pinjala et al. (1992) stellen das kommerzielle Stoffübergangsmodell RateFrac vor, 

das in einer Kooperation von Aspen Technology Inc., Koch Engineering Company 

und UOP entwickelt wurde. 

Eine vergleichende Arbeit haben Lee und Dudukovic (1999) veröffentlicht, in der sie 

die homogen katalysierte Ethylacetat-Synthese in einer Bodenkolonne mit einem 

Gleichgewichtsstufenmodell nach Holland (1981) berechnen und Simulationen mit 

dem Nichtgleichgewichtsstufenmodell nach Krishnamurty und Taylor (1985 a,b) 

gegenüberstellen. Eine ähnliche Arbeit haben Higler et al. (1999b) am Beispiel der 

MTBE-Synthese veröffentlicht. Die Autoren konnten grosse Abweichungen de:r 

Ergebnisse der verschiedenen Modelle zeigen, der entscheidende Vergleich mit 

experimentellen Daten fehlt jedoch. 

In der vorliegenden Arbeit wurden für das Reaktionssystem Methanol, Essigsäure, 

Methylacetat und Wasser sowohl Simulationen mit verschiedenen Varianten 
des 

Gleichgewichtsstufenmodells als auch mit dem Stoffübergangsmodell durchg
eführt.
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Die Simulationen ermöglichen den Vergleich von Stofftransport- und Reaktionsraten 

für Methylacetat-Reaktivdestillationskolonnen, die für dieses System in der gleichen 

Grössenordnung liegen. Die Ergebnisse der verschiedenen Modelle werden sowohl 

miteinander als auch mit experimentellen Daten verglichen. 

4.4.4. Modellierung und Simulation der Reaktivdestillation mit Katapak-S 

Für die Modellierung der Reaktivdestillation mit Katapak-S zur Herstellung von 

Methylacetat wurde sowohl das Gleichgewichtsstufenmodell als auch das Stoffüber- 
gangsmodell herangezogen. Das Gleichgewichtsstufenmodell wurde dabei in drei 

Abstufungen hinsichtlich der Modellierungstiefe verwendet: 

Modell 1: Stufenmodell mit Phasengleichgewicht und chemischem Gleichgewicht, 

Modell 2: Stufenmodell mit Phasengleichgewicht und Reaktionskinetik, 

Modell 3: Stufenmodell mit Murphree-Wirkungsgrad, Reaktionskinetik und 

Verweilzeitverhalten, 

Modell 4: Stoffübergangsmodell. 

Die Umsetzung der Modelle erfolgte ausschliesslich mit kommerziell erhältlichen 

Prozesssimulationsprogrammen. Die Simulationen der Gleichgewichtsstufenmodelle 

(Modell 1-3) wurden mit dem Modell RadFrac des Prozesssimulators Aspen Plus” 

der Firma Aspen Technology Inc. (Aspen, 1999a) und dem Modell COLUMN des 

Prozesssimulators PRO/1N der Firma Simulation Sciences Inc. (PRO/II, 1999) durch- 

geführt. Die Berechnungen mit dem Stoffübergangsmodell erfolgten mit dem 

Programm RateFrac der Firma Aspen Technology Inc. (Aspen, 19993). 

Die Ergebnisse der Simulationen werden im Kapitel 4.4.5 den Experimenten gegen- 
übergestellt. 

Modell 1: Stufenmodell mit Phasengleichgewicht und chemischem Gleichgewicht 

Bei dieser Variante liegt auf jeder Stufe sowohl physikalisches als auch chemisches 
Gleichgewicht vor. Die Simulationen erfolgten dabei unter folgenden Annahmen: 

* Die Anzahl der theoretischen Trennstufen für die jeweiligen Packungsbetten 
wird auf der Grundlage bekannter Angaben zur Trennleistung vorgegeben (vgl. 
Abbildung 3.7.2.-1).
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Die Reinstoffdaten der Komponenten werden von dem jeweiligen Simulator zur 
Verfügung gestellt. Stichpunktartige Überprüfungen mit experimentellen Daten 
aus der DDBST (1999) ergaben eine gute Übereinstimmung. 

Die Gemischdaten werden mit dem UNIQUAC-Modell unter Berücksichtigung 
der chemischen Theorie für das nicht-ideale Verhalten der Komponenten in der 
Gasphase berechnet (siehe Anhang A.). Sämtliche Wechselwirkungsparameter 
wurden an ausgewählte experimentelle Daten aus der DDBST angepasst (Pöpken 
et al., 2000b). 

Die Reaktion wird mit einem temperaturabhängigen Ansatz für das chemische 
Gleichgewicht beschrieben, der aus einer Reaktionskinetik (Götze, 1998) gewon- 
nen werden kann: 

K=£=5exp[—ß“ _E"'] Gl. 4.4.4.-1 kE RT 

Die Spezifikationen der Reaktivdestillationskolonne werden auf Grundlage von 

Experimenten vorgegeben. Spezifiziert werden die Zulaufströme, der Destillat- 
massenstrom und das Rücklaufverhältnis. 

Modell 2: Stufenmodell mit Phasengleichgewicht und Reaktionskinetik 

Die Gleichgewichtsstufe wird als vollständig durchmischter Rührkessel modelliert, 

dem das Dampf-Flüssigkeits-Gleichgewicht überlagert ist. Dabei werden die gleichen 

physikalischen Stoffdaten verwendet wie in Modell 1. Das Modell 1 wird wie folgt 

ergänzt: 

Die heterogen katalysierte Reaktion wird mit dem reaktionskinetischen Ansatz 
von Götze (1998) beschrieben. Die kinetischen Konstanten k}, k‘, Ex, und E, _ 

sind im Anhang B. aufgelistet. 

Der dynamische Anteil der flüssigen Phase @ wird aus dem Verweilz;itverhalten 

des jeweiligen Katapak-S Typs in Abhängigkeit von der Flüssigkettsbe_:lastuvg 

ermittelt und korrigiert letztlich die aktive Katalysatormasse in der Reaktivdestil- 

lationskolonne. Es wird analog zu Götze (1998) angenommen, d2?58 der sTagnan?e 

Flüssigkeitsanteil nicht an der Reaktion teilnimmt. Korrelationen für @ in 

Abhängigkeit von der Flüssigkeitsbelastung für die verwendeten KataPak-s 

Varianten sind im Anhang G.2. dokumentiert. Der experimen_teil ermittelte 

dynamische Hold-up fliesst nicht direkt in die Simulation ein, da die Berechnung
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der Reaktionsraten mit einer auf die Katalysatormasse bezogenen Reaktions- 

kinetik erfolgt (vgl. Gleichung 4.3.3.). 

e Weiterhin wird ein Korrekturfaktor F herangezogen, der den Unterschied der 

Reaktionsgeschwindigkeiten zwischen einem Rührkessel und einem mit Katapak- 

S gefüllten Rieselbettreaktor beschreibt (vgl. Kapitel 4.3.). 

In Aspen Plus” und PRO/II können einfache Reaktionskinetiken mit Hilfe von 

implementierten Modellen berücksichtigt werden, die allerdings nur für homogen 

katalysierte Reaktionen geeignet sind. Kinetiken heterogen katalysierter Reaktionen 

und weitere Korrelationen können mittels selbst programmierter Unterroutinen 

berücksichtigt werden. Diese Unterroutinen wurden im Rahmen der vorliegenden 

Arbeit in FORTRAN erstellt (Aspen, 1999b; PRO/II, 1999). 

Maodell 3: Stufenmodell mit Müurphree-Wirkungsgrad, Reaktionskinetik und 

Verweilzeitverhalten 

Eine Reaktivdestillationspackung hat in der Regel eine schlechtere Trennwirkung 
(grösserer HETP-Wert) als eine herkömmliche Stoffaustauschpackung, da ein 

Grossteil des Packungsvolumens mit Katalysator ausgefüllt ist. Die einer theoreti- 

schen Trennstufe entsprechenden Abschnitte der Reaktivdestillationspackungen 

weisen ein charakteristisches Verweilzeitverhalten der Flüssigphase auf, das nicht 

dem eines einzelnen Rührkessels entspricht (vgl. Kapitel 3.4.4. und 3.6.4.). Die 
Annahme der vollständig durchmischten Trenn- bzw. Reaktionsstufe der Modelle 1 

bzw. 2 Ist daher kritisch zu hinterfragen. Das Modell 2 wurde folglich dahingehend 
erweitert, dass die Reaktionszone als Kaskade vollständig durchmischter Rührkessel 
modelliert wurde: 

® Jeder Meter der Reaktionszone wird in NSTM Sektionen unterteilt, wobei NSTM 
die aus den Verweilzeitmessungen in den Kapiteln 3.4.4. und 3.6.4. abgeleitete 
Anzahl an vollständig durchmischten Rührkesseln pro Meter Packung ist. Die so 
ermittelte Stufenzahl ist die Grundlage der thermodynamischen Modellierung. Bei 
den Stufen handelt es sich dann im allgemeinen nicht mehr um Gleichgewichts- 
stufen, so dass mit einem Wirkungsgrad gearbeitet werden muss, Hier wird der 
Murphree-Wirkungsgrad verwendet. 

n M yl n —yi‘n+r 

He Gl.444.-2
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Dieser wird als gleich für alle Komponenten angenommen. Er errechnet sich aus 
dem Verhältnis von NTSM (Anzahl theoretischer Trennstufen pro Meter) und 
NSTM (Anzahl Rührkessel pro Meter): 

_ NTSM _ 2:NTSM 
15 NSIM 3 / o Gl. 4.4.4.-3 

* NSTM muss iterativ ermittelt werden, wobei in einer Simulation zunächst die 
Flüssigkeitsbelastung in der Reaktionszone berechnet wird, mit der dann eine über 
die Reaktionszone gemittelte Bo-Zahl und damit NSTM bestimmt wird. 

Modell 4: Stoffübergangsmodell 

Die Modellierung der Reaktivdestillation mit dem Gleichgewichtsstufenmodell wird 
in dieser Arbeit mit einem Stoffübergangsmodell verglichen, um zu überprüfen, ob 
diese erheblich aufwendigere Modellierung eine Verbesserung der Beschreibung von 

Reaktivdestillationsexperimenten mit sich bringt. Die Simulationen mit dem 

Stoffübergangsmodell werden analog zu Modell 2 durchgeführt, das für die 

Umsetzung mit RateFrac wie folgt ergänzt wird: 

* Die Anzahl Stoffaustauschsegmente zur numerischen Lösung des differential- 

algebraischen Gleichungssystems wird aus Gründen der Vergleichbarkeit der 

Resultate analog der Anzahl theoretischer Trennstufen für die jeweiligen 

Packungsbetten auf Grundlage von Experimenten vorgegeben (siehe Abbildung 

3.7.2.-1). 

* Zur Berechnung der Stofftransportkoeffizienten und Gas-Flüssigkeits- 

Grenzflächen von strukturierten Packungen werden die Korrelationen von Bravo 

et al. (1985) verwendet. 

® Die Diffusionskoeffizienten für den Multikomponentenstofftransport werden 

nach Krishna und Standart (1976, 1979) aus Binärdaten abgeschätzt. 

* Die Wärmeübertragung wird durch die Chilton-Colburn Analogie (King, 1980) 

berücksichtigt. 

* Weiterhin sind in RateFrac Korrelationen zur Berechnung von packungsspezifi- 

schen Eigenschaften wie beispielsweise Druckverlust, spezifische Ob_erfläch2&‚ 

Lückengrad etc. von Standard-Stoffaustauschpackungen implementiert, die 

Einfluss auf den Stoff- und Wärmetransport haben. In der von RateFrac zur 

Verfügung gestellten Bibliothek ist keine Reaktivdestillationspackung vorhanden, 
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so dass hier als Grundlage eine Stoffaustauschpackung mit gleicher spezifischer 

Oberfläche und gleichem freien Lückengrad wie von Katapak-S verwendet 

wird. 

4.4.5. Vergleich Simulation / Experiment 

In diesem Abschnitt werden die im Kapitel 4.4.4. erläuterten Simulationsrechnungen 

den Experimenten zur Reaktivdestillation mit Katapak-S am Beispiel der Synthese 

von Methylacetat gegenübergestellt. Dabei werden sämtliche Experimente mit der 

Laborpackung von Katapak-S (Pöpken et al., 2000a) und der industriellen Katapak-S 

Struktur betrachtet. Alle hier durchgeführten Simulationen sind Voraussagen. Es fand 

keinerlei Anpassung der Modellparameter an Ergebnisse von Reaktivdestillations- 

experimenten statt. 

Zu Beginn der Simulationen wurden Berechnungen mit den verwendeten Prozesssi- 

mulatoren Aspen Plus” (Aspen, 1999) und PRO/II (PRO/IL, 1999) am Beispiel eines 

ausgewählten Experiments durchgeführt und gegenübergestellt, um etwaige Fehler in 

den Simulationsprogrammen auszuschliessen. Sowohl für das Modell 1 als auch für 

das Modell 2 stimmten die Ergebnisse der Simulationen beider Prozesssimulations- 

programme, die im Anhang G.3. dokumentiert sind, miteinander überein. 

Vorab wird der Einfluss der Modellierung der Stoffdaten kurz diskutiert. 

Anschliessend werden die Messwerte Simulationen mit den Stufenmodellen 1, 2 und 

3 gegenübergestellt. Das Stoffübergangsmodell wird später diskutiert. 

Thermodynamisches Modell: 

Der Einsatz guter thermodynamischer Daten ist eine wesentliche Voraussetzung zur 
erfolgreichen Simulation der Reaktivdestillation. Falsche oder schlechte thermody- 
namische Daten können bei der Simulation des Prozesses zu Fehlern führen. Beim 
Scale-up der Reaktivdestillation mit Katapak-S ist die Thermodynamik daher ein 
wesentlicher Einflussparameter. 

Zur Verdeutlichung wurden am Beispiel eines Versuches im semi-industriellen 
Massstab (Versuch K) Simulationen mit dem Modell 2 bei Verwendung verschiede- 
ner Parametersätze für das UNIQUAC-Modell durchgeführt. Die Parametersätze 
entstammen den in Tabelle 4.4.5.-1 angegebenen Quellen. 

Die in Abbildung 4.4.5.-1 dargestellten Kolonnenprofile zeigen, dass die Wahl der 
UNIQUAC-?&I?I!'IEICF einen deutlichen Einfluss auf die Simulationsergebnisse und 
damit auf die Übereinstimmung zwischen Simulation und Experiment hat. Dies ist
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insofern überraschend, als die Korrelationen binärer Dampf-Flüssigkeits- 
Gleichgewichte mit allen genannten Modellen ähnlich gut gelingen. 

Tabelle 4.4.5.-1: UNIQUAC-Parameter (siehe Anhang A.) 
| Bezeichnung |Modell — \ Quelle \Literaturquelle 

i UNIQ-3P |UNIQUAC, 3-parametrig,| DDBST Pöpken et al. (2000b); 
| Nothnagel Nothnagel et al. (1973) 

‘ UNIQ-3G EQUAC‚ 3-parametrig,‘ DDBST |Götze et al. (1998):; 
| |Nothnagel Nothnagel et al. (1973) 
| UNIQ-2P |UNIQUAC, 2-parametrig,| DDBST gleiche Datenbasis wie 

Nothnagel UNIQ-3P (Pöpken et al., 

| 2000b; Nothnagel et al. 1973) 
|UNIQ-PRO/II| UNIQUAC, 2-parametrig, PRO/II (PRO/11 (1999); Hayden und 
| Hayden-O'Connell O'Connel (1975) 
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Abbildung 4.4.5.-1: Versuch K simuliert mit verschiedenen UNIQUAC-Parametern, 

links: Temperaturprofil, rechts: Methanolprofil 

In der Anwendung auf das hier interessierende quaternäre System ergeben sich aber 

doch offenbar deutliche Unterschiede. Das einfache 2-parametrige UNIQUAC 

Modell (UNIQ-2P) mit Parametern aus der Veröffentlichung von Pöpken et al. 
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(2000b) vermag die Experimente am besten zu beschreiben. Es wird daher im 

folgenden ausschliesslich verwendet. 

Labormassstab: 

Für den Labormassstab liegen Ergebnisse zu insgesamt elf Betriebspunkten aus den 

Arbeiten von Pöpken et al. (2000a) vor (vgl. Kapitel 3.9.). Die nachfolgenden 

Abbildungen 4.4.5.-2 bis -4 zeigen die Gegenüberstellung typischer Profile der 

Reaktionskolonne für Simulation und Experiment am Beispiel des Versuches 2 (eine 

Zusammenfassung der Experimente befindet sich im Anhang C.7.). Dabei können für 

das vorliegende Experiment folgende Aussagen getroffen werden: 
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Abbildung 4.4.5,-2: 3emperatur- (links) und Reaktionsprofil (rechts) des Versuches 

Es ist deutlich ein Temperaturanstieg unterhalb der Reaktionszone zu erkennen. 
Dieser ist durch die starke Anreicherung von Essigsäure und Wasser im Abtriebsteil 
der Kolonne zu erklären. Weiterhin ist zu sehen, dass Methanol der Kolanne stark 
unterkühlt zugeführt wurde. Dies ist zweckmässig, um hohe Konzentrationen des 
Leichtsieders Methanol in der Flüssigphase zu halten.
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Abbildung 4.4.5.-3: Konzentrationsprofile des Versuches 2
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Der Essigsäurefeed wurde ebenfalls unterkühlt eingespeist, um die ext.rakti\.'e 

Wirkung besser auszunutzen. Im Verstärkungsteil der Kolonne reicherte sich ein 

azeotropes Gemisch aus Methylacetat (90.7 Mol.%), Methanol (7.9 Mol.%) und 

Wasser (1.4 Mol.%) an. 
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Abbildung 4.4.5.-4: Reaktionsverlauf in der Reaktionszone des Versuches 2 

Der Vergleich von Simulation und Experiment führt zu folgenden Aussagen: 

* Konzentrationsprofile: Hier sind zum Teil erhebliche Unterschiede zwischen 
den Simulationen mit den verschiedenen Modellen zu erkennen. Das Modell 1 
vermag das Experiment in einigen Punkten nicht gut zu beschreiben. Insbesondere 
wird im Kopfprodukt die Konzentration von Methanol stark unterschätzt und die 
von Methylacetat deutlich überschätzt. Grössere Abweichungen sind auch im 
Bereich der Reaktionszone der Kolonne festzustellen. Eine starke Verbesserung 
der Übereinstimmung kann durch Einbeziehen der Reaktionskinetik (Modell 2) 
erzielt werden. Zwischen den Modellen 2 und 3 kann zwar ein Unterschied, 
jedoch keine wesentliche Verbesserung festgestellt werden (Abbildung 4.4.5.-3). 
Reaktionsraten: In Abbildung 4.4.5.-2 sind die Reaktionsraten, berechnet mit den 
Modellen 1 und 2, gegenübergestellt. Es wird deutlich, dass bei Verwendung des 
Modells 1 der Grossteil der Reaktion auf der untersten Reaktionsstufe stattfindet. 
Dies erklärt auch, dass mit Modell 1 im Bereich der Reaktionszone die grössten
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Abweichungen zwischen den Ergebnissen aus Simulation und Experiment festzu- 
stellen sind. Beim Modell 2 ist der Umsatz deutlich gleichmässiger über die 
gesamte Reaktionszone verteilt, offenbar in besserer Übereinstimmung mit dem 
Experiment. 

* Reaktionsverlauf: Der Verlauf der Reaktion in der Reaktionszone ist in 
Abbildung 4.4.5.-4 für die Modelle 2 und 3 gegenübergestellt. Für das Modell 2 
ist aufgrund der gröberen Diskretisierung der Reaktionszone durch Reaktions- 
stufen ein deutlich stufenförmiger Verlauf der Reaktion über die Höhe der 
Reaktionszone erkennbar, Mit Modell 3 ist der Verlauf der Reaktion zwar 

ebenfalls stufenförmig, jedoch erscheint er in dieser Darstellung stark geglättet. 

Die Reaktionszone besteht in diesem Fall aus 180 Stufen. 

* Temperaturprofil: Aufgrund der relativ knappen Datenbasis kann hier nur die 
Aussage getroffen werden, dass alle drei Modelle das Experiment akzeptabel 

wiedergeben. Im vorliegenden Fall ergibt sich die beste Vorhersage bei 
Verwendung von Modell 3. 

Für die meisten Versuche (8 von 11) im Labormassstab wird eine ähnlich gute 

Vorhersage der Messwerte erzielt, wie sie in den Abbildungen 4.4.5.-2 und -3 am 
Beispiel des Versuches 2 gezeigt wurde. Allerdings gibt es Ausnahmen: Wenige 

Versuche können durch die Modelle nicht gut beschrieben werden (vgl. Tabelle 

4.4.5.-2). 

Die Versuche lassen sich nach dem Moleinsatzverhältnis in drei Gruppen unterteilen. 

Laut Tabelle 4.4.5.-2 resultieren verschiedene Formen des Reaktionsprofils (erzielter 

Umsatz aufgetragen über der Höhe der Reaktionszone analog zu Abbildung 4.4.5.-4). 

Bei äquimolarem Zulauf ergibt sich ein typisches Reaktionsprofil der Gruppe A. Ist 

HAc/MeOH im Zulauf viel grösser als eins, wird ein Profil der Gruppe B erhalten. Im 

unteren Teil der Reaktionszone hat dann die überschüssige Essigsäure noch nicht 

abreagiert, so dass die Reaktionsraten hier sehr gross sind. Im oberen Teil der 

Reaktionszone ist kaum noch Methanol vorhanden, so dass die Reaktionsraten hier 

sehr klein sind. Bei Gruppe © (HAc/MeOH viel kleiner als eins) sind die Verhältnisse 

genau umgekehrt. 

In jeder dieser Gruppen gibt es einen Versuch, der nicht gut vorherge_sagt wird, so 

dass hier keine Systematik zu erkennen ist. Eine eingehende Diskussion erfolgt in 

Zusammenhang mit der Fehlerbetrachtung im Kapitel 4.4.6.
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Tabelle 4.4.5.-2: Güte der Übereinstimmung zwischen Simulation und Exp_erimt_ant 

im Labormassstab (+ gute Übereinstimmung, - schlechte Überein- 

stimmung) 

Gruppe A Gruppe B | Gruppe C 

Moleinsatzverhält- 1 >1 <=4 

nis HAc/MeOH 

Reaktionsverlauf 

über die Höhe der 

Reaktionszone 

(Modell 2) S 

Versuch Profile | Produkte : Profile | Produkte 

Z E 

— 

3 
4 

5 

6 
7 

8 

Industrieller Massstab: 

In dieser Arbeit wurden insgesamt sieben Betriebspunkte in der 220 mm Reaktiv- 
destillationskolonne untersucht (vgl. Kapitel 3.9.). Auch hier sei ein typischer 
Betriebspunkt als Beispiel herausgegriffen, um Simulation und Experiment miteinan- 
der zu vergleichen, Die Abbildungen 4.4.5.-5 und -6 zeigen die Gegenüberstellung 
der Profile der Reaktionskolonne für Simulation und Experiment am Beispiel des 
Versuches K (eine Zusammenfassung der Experimente befindet sich im Anhang 
8} 

Bei den Reaktivdestillationsversuchen im semi-industriellen Massstab wurden neben 
den Flüssigkeitsproben auch Gasproben genommen, so dass auch diese mit den 
simulierten Profilen der Gasphase verglichen werden können. Auch hier zeigt sich, 
dass die Experimente mit Modell 1 in verschiedener Hinsicht nicht gut beschrieben 
werden können.
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Bei den Simulationen ergab sich auch hier, ähnlich wie oben gezeigt, dass das Modell 

3 im Vergleich zum Modell 2 keine wesentliche Verbesserung für die 

Übereinstimmung zwischen Simulation und Experiment mit sich bringt, so dass die 

Ergebnisse der Simulationen mit diesem Modell aufgrund der Übersichtlichkeit nicht 

in die Diagramme eingetragen wurden. 

Das Modell 2 beschreibt die Profile des Experimentes gut. Jedoch können auch für 

den semi-industriellen Massstab nicht alle Experimente mit den Modellen gut 

vorhergesagt werden. Tabelle 4.4.5.-3 gibt einen Überblick über die Güte der 

Übereinstimmung zwischen Simulation und Experiment für den semi-industriellen 

Massstab, 
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Abbildung 4.4.5.-6: äemperatur- (links) und- Reaktionsprofil (rechts) des Versuches 

Tabelle 4.4.5.-3 zeigt zum einen, dass für den semi-industriellen Massstab weniger 
Versuctv; n}it den benutzen Modellen erfolgreich vorausberechnet werden konnten. 
Anderf;e1ts ist ersichtlich, dass sämtliche Versuche ein Reaktionsprofil der Gruppe A 
aufx_ve15en. Die Erklärung dafür besteht in der Tatsache, dass alle Versuche mit 
aquimolarem Einsatzverhältnis HAc/MeOH durchgeführt wurden.
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Tabelle 4.4.5.-3: Güte der Übereinstimmung zwischen Simulation und Experiment 
im semi-industriellen Massstab; + gute Übereinstimmung, - 
schlechte Übereinstimmung 

f Gruppe A 

Moleinsatzverhält- 

nis HAc/MeOH 

l Reaktionsverlauf 

/über die Höhe der 

Reaktionszone 

(Modell 2) | 

| Versuch Profile | Produkte E
 
A
 

| 
m
 

E
 T 

E
T
 7 

4.4.6. Fehlerbertachtung 

Diejenigen Experimente, die mit den verwendeten Modellen nicht beschrieben 

werden konnten, zeichnen sich im Vergleich zu gut beschreibbaren Experimenten 

durch hohe Wasserkonzentrationen, einen sogenannten Wasserbauch, im Bereich der 

Reaktionszone aus. Wasser ist ein Mittelsieder im System 

Methanol/Essigsäure/Methylacetat/Wasser (vgl. Kapitel 2.4.). Abbildung 4.4.6.-1 

zeigt typische Temperatur- und Konzentrationsprofile für ein Experiment mit 

Wasserbauch im semi-industriellen Massstab am Beispiel des Versuches D. 

Der Wasseranteil im Versuch D (Abbildung 4.4.6.-1) ist in der ganzen Kolonne deut- 

lich höher als im Versuch K (Abbildung 4.4.5.-5). Im Sumpf der Reaktionskolonne 
Wird neben nicht umgesetzter Essigsäure, als Hochsieder des Systems, bevorzugt 

Wasser abgezogen. Der Vergleich zwischen Simulation und Experiment zeigt, dass 

im oberen Teil der Reaktionskolonne zumindest die Tendenz der Profile durch die 

Simulation wiedergegeben wird. In der Reaktionszone und darunter stimmen Simu- 
lation und Experiment jedoch nur schlecht überein. Auch die berechneten Kopf- und 

Sumpfzusammensetzungen weichen deutlich von den experimentellen Werten ab.
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Abbildung 4.4.6.-1: Typische Temperatur- (rechts) und Konzentratig)gsprofil_e 
(links) für ein Experiment mit Wasserbauch im semi-industri- 
ellen Massstab, Versuch D (L=Flüssigphase, V=Dampfphase) 

Als Ursachen dafür, dass Experimente, die dem Versuch D ähneln, mit den verwen- 
deten Modellen schlecht beschrieben werden, kann in Frage kommen: 

1. Die Reaktivdestillation zur Synthese von Methylacetat reagiert sehr sensitiv auf 
das Verhältnis von Destillat- zu Feedmenge D/F. 

2. Mit der Reaktionskinetik von Götze (1998) ergeben sich für den Bereich hohen 
Wasseranteils in der Reaktionszone zu grosse Reaktionsraten. 

Ursache D/F: 

Wird das Verhältnis von Destillat- zu Feedmenge (D/F) zu hoch gewählt, so kann 
nicht das gesamte Reaktionswasser aus dem Sumpf der Reaktionskolonne ausgetra- gen werden (Abbildung 4.4.6.-2). Es wird in Richtung Kopf der Kolonne in die 
Reaktionszone gedrückt, woraus der starke Wasserbauch resultiert.
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Abbildung 4.4.6.-2: Variation von D/F für Versuch D (L=Flüssigphase, V= 

Dampfphase) 

Die Variation von Destillat- zu Feedmenge D/F am Beispiel des Versuches D zeigt, 

dass sich die simulierten Profile bei der Wahl höherer Destillatmengen an die gemes- 

senen Profile annähern. Allerdings ist die rechnerische Destillatmenge (D=100 kg/h), 

für die sich die geringste Abweichung zwischen gemessenen und berechneten 

Profilen ergibt, im Vergleich zur experimentell bestimmten Destillatmenge (D=92 

kg/h) viel zu gross (Wert ausserhalb der Genauigkeit der Bestimmun
g der Grösse, die 

bei maximal 2 % liegt). Gleichwohl wird der bedeutende Einfluss, den kleine 

Änderungen des Verhältnisses D/F auf die Ergebnisse des hier diskutierten 

Betriebspunktes haben, deutlich. 

Ursache Reaktionskinetik: 

Durch die Variation des Übertragungsfaktors F der Reaktionskinet
ik (vgl. Kapitel 

4.3.) kann die Geschwindigkeit der Reaktion in der Simulation einfach variiert 

werden. In der Simulation wird mit dem Übertragungsfak
tor F die aktive auf einer
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theoretischen Trennstufe zur Verfügung stehende Katalysatormasse variiert, Die 

Abbildung 4.4.6.-3 zeigt das Ergebnis dieser Variation am Beispiel des Versuches D, 
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Abbildung 4.4.6.-3: Variation des Wertes des reaktionskinetischen Übertragungs- 
faktors F für Versuch D (L=Flüssigphase, V=Dampfphase) 

Die in Abbildung 4.4.6.-3 gezeigten Ergebnisse, die sich auch für andere 
Betriebspunkte mit hohen Wasserkonzentrationen bestätigen, legen die Vermutung 
nahe, dass die mit der Reaktionskinetik von Götze (1998) berechneten Reaktionsraten 
für Versuche mit hohen Wasserkonzentrationen zu hoch sind. Der Übertragungs- 
faktor F=1.67 muss in diesen Fällen auf ungefähr F=0.5 reduziert werden, um die 
Profile und Zusammensetzung von Destillat und Sumpf von Simulation und 
Experiment zur Übereinstimmung zu bringen. 

Aufgrund dieser Befunde wurden die von Götze (1998) durchgeführten reaktions- 
kinetischen Untersuchungen noch einmal auf den Einfluss der Wasserkonzentration 
hin untersucht. Dabei zeigte sich eine eindeutige Abhängigkeit. Eine getrennte 
Auswertung der Versuche, bei denen die Hinreaktion untersucht wurde (wasserarm), 
und solchen, bei denen die Rückreaktion untersucht wurde (wasserreich), ergab sehr 
grosse Unterschiede im ermittelten Übertragungsfaktor F (Hinreaktion ca. F=2.4, 
Rückreaktion ca. F=1.2).
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Abbildung 4.4.6,-4 zeigt hierzu den relativen Fehler in der Molzah!änderung aller R1eselb@ver5uche in Abhängigkeit von dem Wassergehalt am Reaktoreingang. Es ist eindeutig eine Abhängigkeit vom Wasseranteil zu erkennen. 
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Abbildung 4.4.6.-4: Ergebnisse von reaktionskinetischen Rieselbettversuchen im Labormassstab - Einfluss des Wassergehalts 

Die zur Anpassung der Übertagungsfaktoren herangezogene Reaktionskinetik von Götze (1998) vermag also die Rieselbettversuche nicht über den gesamten Konzen- frationsbereich gleich gut zu beschreiben. So liegt die Vermutung nahe, dass die verwendete Reaktionskinetik den Konzentrationsbereich in der Reaktionszone der Versuche D - G nicht sauber beschreiben kann. 
Eine umfassende Neuanpassung der reaktionskinetischen Untersuchungen von Götze (1998) konnte im Rahmen der vorliegenden Arbeit nicht durchgeführt werden, zumal vermutlich für eine endgültige Klärung eine Erweiterung der experimentellen Daten- 
basis nötig gewesen wäre. In der hier entwickelten Methodik zum Scale-up der 
Reaktivdestillation mit Katapak-S stellt die Reaktionskinetik, die im vorliegenden 
Fall aus der Literatur übernommen werden musste, den grössten Unsicherheitsfaktor dar. Die Entwicklung von Reaktionskinetiken für die Reaktivdestillation ist eine der 
vordringlichsten Aufgaben für weiterführende Arbeiten.
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4.4.7. Ergebnisse für das Stoffübergangsmodell 

Die Simulationen mit dem Stoffübergangsmodell (Modell 4) ergaben uneinheitliche 

Ergebnisse. In Abbildung 4.4.7.-1 sind die Ergebnisse der Simulationen mit den 

Modellen 2 und 4 für den Versuch K gegenübergestellt. Das Stoffübergangsmodell 

vermag das Experiment nicht zu beschreiben. Das Modell 2 hingegen kann die 

Messresultate sehr gut voraussagen. 
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Abbildung 4.4.7.-1: Vergleich Modell 2 und Modell 4 für Versuch K (L=Flüssig- 
phase, V=Dampfphase) 

Für andere Versuche, wie zum Beispiel den Versuch D, ergibt sich beim Vergleich 
von 1Modell 2 und Modell 4 jedoch das umgekehrte Bild (Abbildung 4.4.7.-2). In 
Abbildung 4.4.7.-2 sind weiterhin mit Ratefrac berechnete Stofftransport- und 
Reaktionsraten gegenübergestellt, die für die betrachtete Veresterung in der gleichen 
Grössenordnung liegen.
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Für die im Rahmen der vorliegenden Arbeit betrachteten Fälle halten sich beim 

Übergang vom Gleichgewichtsstufenmodell (Modell 2) zum Stoffübergangsmodell 

(Modell 4) Verbesserungen und Verschlechterungen in etwa die Waage. Damit lässt 

sich eine Aussage zugunsten der deutlich aufwendigeren stoffübergangsbasierten 

Modellierung nicht begründen. Eine detailliertere Modellierung der Reaktivdestilla- 

tion mit dem Stoffübergangsmodell ist Bestandteil eines mehrjährigen Forschungs- 

projektes im Rahmen des 5. Rahmenprogramms der Europäischen Kommission 

(INTINT, 1999). 

4.4.8. Parameterstudien 

Am Beispiel ausgewählter Reaktivdestillationsversuche soll im folgenden durch 

Sensitivitätsstudien aufgezeigt werden, welche weiteren Parameter das Betriebsver- 

halten einer Reaktivdestillationskolonne zur Herstellung von Methylacetat wesentlich 

beeinflussen. 

Number of Stirred Tanks per Meter (NSTM): 

Das im Kapitel 4.4.4. beschriebene Modell 3 berücksichtigt neben der Reaktions- 

kinetik der Veresterungsreaktion auch das Verweilzeitverhalten von Katapak-S, das 

durch die Bodensteinzahl ausgedrückt wird. Nach Gleichung 4.3.-1 kann die Anzahl 

an vollständig durchmischten Rührkesseln, die aus Verweilzeitmessungen mit 

Katapak-S hervorgehen, aus der Bodensteinzahl abgeleitet werden. Auf der Seite der 

Thermodynamik wird die Reaktionszone nach Gleichung 4.4.4.-2 in NSTM 

Abschnitte mit einem Bodenwirkungsgrad 1 (Murphree-Wirkungsgrad) unterteilt. 

Abbildung 4.4.8.-1 zeigt Konzentrationsprofile für die Variation von NSTM am 
Beispiel des Versuches 2. 

Für Modell 2 ist NSTM (Anzahl der Rührkessel pro Meter Packung) gleich der 
Anzahl theoretischer Trennstufen pro Meter in der Reaktionszone (NTSM=23). Aus 
den Verweilzeitmessungen für NSTM ergeben sich Werte im Bereich zwischen 30- 
200 (für Versuch 2 zum Beispiel NSTM=50). Das in Abbildung 4.4.8.-1 gezeigte 
Beispiel macht deutlich, dass bei Erhöhung von NSTM über einen Wert von etwa 10 
kaum noch Unterschiede in den Konzentrationsprofilen resultieren. Das Verweilzeit- 
verhalten der Packung hat im vorliegenden Fall nur geringen Einfluss auf die 
Ergebnisse der Reaktivdestillation.
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Abbildung 4.4.8.-1: Konzentrationsprofile bei Variation von NSTM am Beispiel des 

Versuches 2 (der aus der Verweilzeitmessung bestimmte Wert 

beträgt NSTM=50) 

Höhe der Kolonne: 

Am Beispiel des Versuches 4 wurde eine Variation der Höhe der gesamten 

Reaktionskolonne durchgeführt. So können Aussagen über den Einfluss der Trenn- 

leistung der Kolonneneinbauten auf die Reaktivdestillation zur Herstellung von 

Methylacetat getroffen werden. Die in der Kolonne immobilisierte Katalysatormasse 

wurde dabei konstant gehalten. 

Abbildung 4.4.8.-2 zeigt das Temperatur- und das Methylacetat—Konzentration
sprofil 

für das Modell 2. Es ist deutlich eine Verschlechterung der Qual
ität der Kopfzusam- 

mensetzung mit zu kleiner Gesamtstufenzahl zu erkennen. Eine erhöhte Tren
nlei- 

stung der Einbauten wirkt sich positiv auf den Umsatz der Edukte un
d damit auf die 

Qualität der Produkte aus. Ab etwa N=20 ergeben sich jedoch 
keine nennenswerten 

weiteren Verbesserungen.
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Bei diesem Betriebspunkt kann also eine höhere Methylacetatqualität nicht durch 

eine erhöhte Trennleistung der Kolonneneinbauten erzielt werden. 

0 0 7 e 
%ı K Z S 

n f J 
; S S 

„ “ /"‘ 

4 e 

A _ 

E E E 
B £ 
F-] :o 
= F md 
- s 
© © 
i c 
c c 
S3 S 
£ ® Experiment K ® Experiment 

— N =42 — N =42 

— -N=31 — +N=31 
4 - = N=23 - = +N=23 — 

Ü . aa —— N=17 
- w uN=12 ® —— aN=12 

Sal . | « = +N=7 - = +N=7 

5 < M 5 ] | 
50 60 70 80 90 100 110 120 0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 

Temperatur [°C] Molanteil MeAc Flüssigphase 

Abbildung 4.4.8.-2: Variation der Gesamtstufenzahl für Versuch 4 (die aus den 
Versuchen zur Trennleistung bestimmte Gesamtstufenzahl 
beträgt N=23) 

Rücklaufverhältnis: 

Die Variation des Rücklaufverhältnisses führt zu dem aus der Literatur (z. B. 
Bessling et al., 1998) bekannten Verlauf von Kenngrössen wie der Methylacetat- 
konzentration im Kopfprodukt bzw. der Reaktionsrate, die in Abbildung 4.4.8.-3 für 
das Modell 1 und das Modell 2 dargestellt sind. Der Durchmesser der Reaktivdestil- 
lationskolonne wurde dabei konstant gehalten. 

Mit dem Modell 1 werden bei kleinen Rücklaufverhältnissen höhere Reaktionsraten 
und Methylacetatreinheiten berechnet. Beide Modelle zeigen ein Umsatzmaximum 
bei etwa r=2. Oberhalb des Maximums nähern sich die Kurven mit steigendem 
Rücklaufverhältnis einander an. Die kinetisch kontrolliert e Reaktion geht dann bei 
Werten für das Rücklaufverhältnis von grösser als 7 in eine Gleichgewichtsreaktion
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über, Das chemische Gleichgewicht wird aufgrund der stark erhöhten Verweilzeit in 
der Kolonne erreicht, die sich durch die hohe Rücklaufbelastung ergibt. 
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Abbildung 4.4.8.-3: Variation des Rücklaufverhältnisses für Versuch E 

4.4.9. Mehrfach stationäre Zustände 

Aus der Literatur ist eine Vielzahl theoretischer Arbeiten zu mehrfach stationären 

Zuständen bei der Reaktivdestillation bekannt. Diese befassen sich hauptsächlich mit 

der Analyse dieses Phänomens am Beispiel von Kraftstoffadditiven (Gehrke und 

Marquardt, 1997; Gehrke et al., 1997; Güttinger 1998; Güttinger und Morari, 

1999a,b; Higler et al., 1999; Jacobs und Krishna, 1993). Wenige Arbe
iten befassen 

sich mit anderen Reaktionssystemen wie Ethylenglykol (Ciric und Miao, 1994; 

Gehrke und Marquardt, 1997) und Methylformiat (Gehrke et al.
, 1997:; Gehrke und 

Marquardt, 1997). Gehrke und Marquardt (1997) vermuten auch für das System 

Ethylacetat mehrfach stationäre Zustände. 

Güttinger (1998) hat in seinen Arbeiten zur azeotropen Destillation nicht-reaktive 

mehrfach stationäre Zustände vorausgesagt und im Techn
ikum der Sulzer Chemtech 

AG experimentell nachgewiesen. Für den reaktiven Fall h
aben Mohl et al. (1998) und
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Rapmund et al. (1998) in einer Kooperation am Beispiel der Herstellung des 

Kraftstoffethers TAME Mehrfachlösungen vorausgesagt und auch experimentell 

nachgewiesen. 

Für die Herstellung von Methylacetat sind mehrfach stationäre Zustände aus der 

Literatur bisher nicht bekannt. Aufgrund der Verschiedenheit der Reaktionssysteme, 

bei denen zumindest mehrfach stationäre Zustände vermutet oder simuliert wurden, 

sind jedoch Mehrfachlösungen für das in dieser Arbeit betrachtete Reaktionssystem 

nicht auszuschliessen. 

Das Auftreten mehrfach stationärer Zustände im System Methylacetat wurde im 

Rahmen der vorliegenden Arbeit bei der Durchführung von Parameterstudien 

erstmals beobachtet. Sowohl die Variation des Destillatstroms als auch die des 

Rücklaufverhältnisses lassen dieses Phänomen erkennen (Moritz et al., 2000). Ein 

Beispiel hierzu zeigt Abbildung 4.4.9.-1. 

Wird die Variation des Rücklaufverhältnisses von verschiedenen Ausgangspunkten 

aus gestartet, so bilden sich bei dem in Abbildung 4.4.9.-1 gezeigten Beispiel drei 

verschiedene Äste aus. Im Bereich von r=6.2 bis r=9.0 sind drei stationäre Zustände 

möglich, 

Der Ast 3 ist eine Folge der Nichtlinearität der Gleichung zur Berechnung des 

Katalysatorwirkungsgrades © (vgl. Kapitel 4.2.3.). Diese Lösung entfällt, wenn © 

konstant gehalten wird. Die Äste 1 und 2 resultieren aus der Nichtlinearität von 

Molen- und Massenströmen in Verbindung mit der Spezifikation der Kolonne in 

Massenströmen und müssten demnach experimentell nachweisbar sein. Bei einer 

Spezifikation der Kolonne in Molenströmen tritt dieser Typ von Mehrfachlösungen 

nicht auf. 

Der Bereich, in dem Mehrfachlösungen simulatorisch gefunden wurden, liegt bei 
hohen Rücklaufverhältnissen. Auch Mohl et al. (1998) und Rapmund et al. (1998) 
haben beim System TAME mehrfach stationäre Zustände bei hohen Rücklaufverhält- 
nissen (r=15) nachgewiesen. Dieser Bereich ist zwar nicht von industrieller Relevanz, 
jedoch könnte er in der Praxis auch zu niedrigeren Rücklaufverhältnissen verschoben 
sein. 

Higler et al. (1999) haben gezeigt, dass der Bereich der Mehrfachlösungen, der sich 
bei Simulation mit einem Stoffübergangsmodell ergibt, grösser ist als der entspre- 
chende Bereich bei der Simulation mit einem Gleichgewichtsstufenmodell. Diese 
Aspekte sollten in zukünftigen Arbeiten untersucht werden.
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5. Scale-up Prozedur und Verfahrensentwicklung 

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde eine Prozedur zum Scale-up einer 
Reaktivdestillationskolonne mit Katapak-S am Beispiel der Herstellung von Methyl- 
acetat entwickelt. 

Die Prozessentwicklung eines heterogen katalysierten Reaktivdestillationsprozesses 
kann damit weitgehend im Labormassstab durchgeführt werden. Die gewonnen 
Erkenntnisse können bei Verwendung der hier vorgeschlagenen Methodik direkt auf 
den industriellen Massstab übertragen werden. Die zentrale Rolle spielt dabei ein 
Modell zur Beschreibung der Reaktivdestillation mit Katapak-S (vgl. Abbildung 5.- 
5 

- 
-'-_- - 

Modell 
Reaktivdestillation 

mit Katapak-S 

A 

Abbildung 5.-1: Scale-up der Reaktivdestillation mit Katapak-S, im Hintergrund Ethylacetat-Prozess von Sulzer Chemtech AG und Chempetrol (Kolena et al., 1999) 
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurden verschiedene Typen dieses Modells untersucht: 

* Modell 1: Stufenmodell mit Phasen } gleichgewicht und Chemischem Gleichge- wicht,
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» Modell2: Stufenmodell mit Phasengleichgewicht und Reaktionskinetik, 

* Modell3: Stufenmodell mit Murphree-Wirkungsgrad, Reaktionskinetik und 
Verweilzeitverhalten, 

* Modell4: Stoffübergangsmodell. 

Modell 1 ist eine einfache Näherung, die für Konzeptstudien ausreichend erscheint. 
Für genauere Rechnungen sollte die Reaktionskinetik mit einbezogen werden. Für 
das vorliegende Reaktionssystem ist die detaillierte Beschreibung der Verweilzeit- 
verteilung nicht nötig, so dass für den Scale-up Modell 2 gewählt werden kann. Bei 
Reaktionssystemen, bei denen zum Beispiel die Selektivität empfindlich auf die 
Verweilzeitverteilung reagiert, steht mit Modell 3 eine einfache Erweiterung des 
Modells 2 zur Verfügung. 

Obwohl für die Herstellung von Methylacetat durch Reaktivdestillation die Reakti- 
onsraten und die Stoffübergangsraten in einer ähnlichen Grössenordnung liegen, 

ergeben sich aus den im Rahmen der vorliegenden Arbeit durchgeführten Untersu- 
chungen keine klaren Anreize dafür, das aufwendige Stoffübergangsmodell (Modell 

4) den einfacheren Stufenmodellen vorzuziehen. 

Im Rahmen des oben diskutierten Gesamtmodells der Reaktivdestillation mit 

Katapak-S erweist sich vor allem ein zuverlässiges reaktionskinetisches Modell als 
entscheidend für den Scale-up. Eine beispielsweise im Rührkessel ermittelte Mikro- 

kinetik kann dabei nicht ohne weiteres zur Beschreibung der Reaktion in der Packung 

verwendet werden. Zur Zeit sind zur Entwicklung der Makrokinetik zusätzliche 

Experimente in der Packung im Labor- und im industriellen Massstab nötig. Die 

Methodik auf diesem Gebiet sollte noch weiter entwickelt werden, um den Aufwand 

zur Bestimmung der Makrokinetiken zu minimieren. 

Hinsichtlich der trenntechnischen Eigenschaften ist der Scale-up der Reaktivdestilla- 

tion mit Katapak-S genauso unproblematisch wie der einer normalen Stoffaus- 

tauschpackung. Alle benötigten Daten für den Labor- und den industriellen Massstab 

stehen als Ergebnis der vorliegenden Arbeit zur Verfügung. 

Die wesentlichen Schritte der Entwicklung eines Reaktivdestillationsprozesses mit 

Katapak-S 

sehen typischerweise folgendermassen aus: 

1) Müachbarkeitsstudie auf der Grundlage von Angaben zum Ph
asen- und Reak- 

tionsgleichgewicht, Ausarbeitung des Verfahrenskonzepts (Modell 1
),
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2) Untersuchungen zur Reaktionskinetik, ggf. ergänzende Untersuchungen zu 

den Phasengleichgewichten, 

3) Verfahrensentwurf (Modell 2 bzw. 3), 

4) Laborversuche zur Validierung, maximal ein Stichversuch im semi-industri- 

ellen Massstab, 

5) Auslegung des Produktionsverfahrens (Modell 2 bzw. 3). 

Damit ergibt sich als Ergebnis der vorliegenden Arbeit zum Scale-up für die 

Entwicklung eines Reaktivdestillationsprozesses mit Katapak-S ein Vorgehen, das 

nicht entscheidend komplizierter oder risikobehafteter ist als das bei der Entwicklung 

eines konventionellen Prozesses. 

Die hier vorgestellte Prozedur zum Scale-up der heterogen katalysierten Reaktiv- 

destillation mit Katapak-S hat sich bereits in der Praxis bewährt. Sie wurde bei der 

Sulzer Chemtech AG auf verschiedene Reaktionssysteme erfolgreich angewendet 
und wird derzeit auf neue Katapak-S Typen übertragen. 

Ferner lässt sich die gewählte Systematik auch ohne weiteres auf andere katalytische 

Einbauten in Reaktivdestillationskolonnen anwenden (Hoffmann und Gorak, 2000).
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Anhang 

Anhang A. Thermodynamische Daten 

Die Reinstoffdaten der hier interessierenden Komponenten sind bekannt (DDBST, 
1999). Die Normalsiedepunkte der Komponenten sowie Angaben zu den binären 
Azeotropen sind in Tabelle A.-1 aufgelistet. Zur Beschreibung des Realverhaltens der 
Flüssigkeitsphase wurde das UNIQUAC-Modell verwendet (DDBST, 1999). Es 
wurden verschiedene Sätze von temperaturabhängigen binären UNIQUAC- 

Wechselwirkungsparametern verwendet, um den Einfluss der thermodynamischen 

Daten auf die Simulationsergebnisse zur Reaktivdestillation zu untersuchen. 

Tabelle A.-1: Normalsiedepunkte und Azeotrope des betrachteten Reaktionssystems 
(DDBST, 1999) __ —— %L 

Normalsiedepunkt [°C] | Zusammensetzung |mol/mol 
Essigsäure 1L 1181 __ * 

Methanol 64.7 _ 

Methylacetat - 

—__ 100 
Methylacetat/Methanol | 535 
Methylacetat/Wasser 56.0 XMeac=0.900 

2-Parameter-Modell: 

Auu:au+bu (T -To) Gl. A.-] 

To =0K 

3-Parameter-Modell: 

Gl. A.-2 
Au!] =alj+bl‚l '(T-’I‘„)+C„ .(T_1-“)l 

To=0K 

Au;: Wechselwirkungsparameter zwischen den Komponenten 
i und j 

Die verschiedenen Parameter sind in Tabelle A.-2 bis -6 angegeben. 
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Tabelle A.-2: Parameter UNIQUAC-Modell UNIQ-3G [Götze, 19981 

i ] | a [cal/mol] |_bi; [cal/mol K] | cı [cal/mol K 

Essigsäure Methanol 2365 73 -6,9125 -0,67036E-03 

Methanol |_ Essigsäure -1367,88 2,6781 0,47121E-02 

Essigsäure | Methylacetat -345,18 0,56637 -0,28793E-02 

Methylacetat _ Essigsäure | 434,211 0,97982 0.16991E-02 
Essigsäure Wasser 809,364 -0,85543E-01 -0,8810E-03 

Wasser Essigsäure -207,809 -0,48486 0,10278E-03 

| Methanol | Methylacetat | -129,667 0,55078 -0,12808E-02 

Methylacetat | _ Methanol 1090,64 -1,9671 0,16091E-02 

Methanol Wasser -1143,99 6,2503 -0,12065E-01 

Wasser Methanol 435,28 -4,0906 0,13940E-01 

Methylacetat Wasser 117330 1,0837 -0,62613E-02 

Wasser Methylacetat 291,867 _| -3,6330 0,88480E-02 

Tabelle A.-3: Parameter UNIQUAC-Modell UNIQ-3P [Pöpken et al., 2000b] 

i j |_a;; [cal/mol] | b;; [cal/mol K] | c;; [cal/mol K*] | 
Essigsäure _| _ Methanol 775:532 1.92836 __ -6.08E-03 

Methanol Essigsäure 129.655 -4.04322 6.27E-03 

Essigsäure | Methylacetat | _ -123.577 -0.867167 5.41E-04 
Methylacetat | Essigsäure 162.65 2.21818 -2.64E-03 

Essigsäure Wasser 339.356 -1.01E-01 -4.77E-04 

Wasser Essigsäure | -194.986 -0.583342 -1.53E-04 
|_Methanol _ Methylacetat | 125.138 -1L41113 | 232503 | 
Methylacetat | Methanol | 648.228 1.44025 -4.68E-03 
Methanol Wasser -468.018_| _ 0.820206 | -0.00306335 
Wasser Methanol _ | -1513.23 10.4165 | -0.00867681 \ 

Methylacetat | _ Wasser |_ 117981 0.0201553 | -0.00429408 - 
Wasser _ | Methylacetat | -528.266 | _1.91358 _ | _ 4.00E-04 



Tabelle A.-4: Parameter UNIQUAC-Modell UNI 
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Q-2P [Pöpken et al. ‚ 2000b] 
I i j a [cal/mol] | b [cal/mol K] | 
Essigsäure | _Methanol | 3848.485 |_ 0.942727 

{ Methanol _ |_ Essigsäure | -202.121 -1.29354 
Essigsäure | Methylacetat | 91 |__ 917.16 917.165 | -0.571034 

[Methylacetat [ Essigsäure | -201.386 | 0582238 
|_Essigsäure Wasser | -258.029 -0.155238 

Wasser Essigsäure s -0.113692 
Methanol | Methylacetat | -171.02 0.277253 

Methylacetat | Methanol | 1232.42 + -1.92234 
) Methanol Wasser 479.971 -2.75076 

Wasser Methanol -1816.56 _ |  7.51319 
| Methylacetat | _ Wasser 1838.56 __ _-3.63879 
|__Wasser _ | Methylacetat | _ -774.849 |  2.87717 

Tabelle A.-5: Parameter UNIQUAC Modell UNIQ—2P [PRO/I! 1999] 

Essigsäure | Methanol |_ _ 2.8791 l — 0.0000 
__Methanol | Essigsäure 1.9549 0.0000 
Essigsäure Wasser 402.126 _ -0.3557 
Wasser Essigsäure -118.309 ] -0.1243 

Essigsäure | Methylacetat -235.066 0.0000 
Methylacetat | Essigsäure 406.018 0.0000 

‚_ Methanol Wasser -158.023 0.0842 
Wasser Methanol 528.871 | _ 0.3344_ __ | 
Methanol | Methylacetat -51.4274 0.0371 

Methylacetat | Methanol 538.871 -0.7068 
Wasser Methylacetat 23.904 | _ 0.0000 _ | 

418.071 0.0000 Methylacetat 

Tabelle A.-6: UNIQUAC r und q Werte [Gmehling und Kolbe, 1992] 

2.2024 | 2.0720 

1.4311 | 1.4320 

2.8042 | 2.5760 
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Zur Beschreibung des Realverhaltens der Gasphase wurden die Ansätze von 

Nothnagel et al. (1973) und Hayden und O'Connel (1975) verwendet. Die entspre- 

chenden Parameter sind in den Tabellen A.-7 bis -9 angegeben, 

Tabelle A.-7: Hayden O’Connel Reinstoffdaten [PRO/II, 1999] 

Tabelle A.-8: _ Nothnagel Parameter [Aspen Plus, 1999c] 

b [m*/mol] | d {-] [p(-] 
Essigsäure 0.1292 1:83 1075 

Methanol 0.0868 |0.655| 0.3 
Methylacetat | _ 0.17 |0.435 [0.15 

Wasser 0.0459 |0.433  0.4 

Tabelle A.-9: Hayden O’Connel Parameter [PRO/II, 1999] 

i ] ETA (13)_ 
Essigsäure Essigsäure 4.50 

Methanol |_ Essigsäure | 2.50 _ 
Methanol _| Methanol | 1.63 } 
Wasser Essigsäure | 2.50 
Wasser | _ Methanol 1.53 
Wasser Wasser 170 

Methylacetat | Essigsäure | 2.00 
| Methylacetat | _ Methanol | 1.30 
Methylacetat Wasser 1.30 
Methylacetat | Methylacetat 0.85 

Kritische kritischer Druck |Dipolmoment| van de Waals ‘ 
Temperatur [°C]| [bar] [Deb] Radius [mm] 

Essigsäure 32130 57.65 1.7500 2.595E-7 ‘ 

Methanol 23943 80.96 1.7099 0.0000 _ | 
Methylacetat | 233.70 46.91 E21:6795 0.0000 

Wasser 374.20 221.19 | _ 1.8500 6.150E-8 



Anhang B. Reaktionskinetik 

In der vorliegenden Arbeit wurde durchgängig eine von Götze (1998) veröffentlichte 

Reaktionskinetik verwendet. Der Ansatz der reversiblen Reaktionskinetik 2, Ordnung 
lautet: 

AI 

Götze (1998) hat dafür die Parameter in Tabelle B.-1 angegeben: 

Gl. B.-1 

Tabelle B.-1: Parameter für die pseudo-homogene Reaktion 2. Ordnung mit 

Aktivitäten 
kı [mol/g s} | E, [kJ/mol] 

1.95-10° 2.03-10° 

Ea [KJ/mol] 
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Anhang C. Experimentelle Daten 

In den Anhängen C.1. - C.8, sind die in der vorliegenden Arbeit ermittelten 

experimentellen Daten in Tabellen zusammengefasst. 

Anhang C.1. Modellexperimente zur Bestimmung der Grenzbelastung 

Tabelle C.1.-1: Ergebnisse experimenteller Untersuchungen zur Grenzbelastung 

Wr (Wasser, Rohrdurchmesser D=30 mm) 

Wıa Im’/m? h] 

23.9 

1Kationenaustauscher Amberlyst 15 

Anhang C.2. Fluiddynamik Katapak-S Laborpackung 

Tabelle C.2.-1: Ergebnisse experimenteller Untersuchungen zum dynamischen 
Hold-up und Druckverlust der Katapak-S Laborpackung 

F-Faktor [Pa®“]|_ Wı Im’”/m’h]| Ap [mbar/m]| Hold-Up [Vol.%]| 
Wasser e 

8.28 
; 8.47 

0.47 35 0.37 8.37 
0.49 2.98 0.38 8.89 
0.85 315 L11 8.43 
1.51 2.98 4.13 8.89 
2.04| 2.80 8.63 8.87 
2.22 2.63 11.07 8.93 
000 SC 0.00 9.62 
D3 A 0.09 9.76 
0.49 4.90 E 9.86 
0.85 4.54 HOI 9.66 

Tabelle wird auf der nächsten Seite fortgesetzt.
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_F-Faktor [Pa®“]| W_ [m*/m?*h]| Ap [mbar/m] Hold-Up [Vol.%] 
Wasser 

1.52 4.90| —— 428 7034 
1.85 4.54 7.45| — 10.32] 

‘ 1.94 4.90 8.95 N.N. 
E 1.97 4.54 8.63 10.26) 
[° 2.01 4.90 9.67 N.N. 
}‚ 0.00 8.02 0.00 11.67 

0.25 7.46 0.09 11.51 
0.49 7.65 0.44 11.74| 
0.85 7.65 1.18 12.05 
1.26 7.65 3.10 12.13 

L Z :'-6;i ;.ää 5.83 12.18 
| ß ; 6.79 1292 
RET 7.60 Z N.N. 
| 0.00 11.22 0.00 13.97 

0.25 11.03 0.09 13.86 
11.03 0.44 14.09 
1122 1.25 14.24 
11.03 3.37 14.51 
11.03 2.07 9.76 
11.03 2.29 9.76 
11.03 5.02 14.19 
11.03 6.86 14.55 
1332 0.00 14.71 
13.13 0.11 14.78 
1332 0.44 14.63 
13.52 1.48 14.65 
13.32 3.54 15.44 
12.75 4.16 14.90 
12.94 5.83 1551 
16.41 0.00 15.32 

0.25 16.61 0.11 15.51 
| 0.50 16.80 0.52 15.82 
| 0.85 16.22 1.48 15.80 
| 1.28 16.22 3.76] _ D 
| 1.34 16.22 4.58 16.40 

' 1.45 16.02 5.83 15,82 
| 0.25 20.51 0.13 16,55 

Tabelle wird auf der nächsten Seite fortgesetzt. 
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F-Faktor [Pa®]| Wı [m*’/m’h]| Ap [mbar/m]|_Hold-Up [Vol.%] 
Wasser 

0.48 20.31 0.52 16.67 
LD 20.51 3.10 16.67 
1.26 20.31 4.50 17.05 
1.40 20.51 7.08 17.25 
0.00 24.65 0.00 1727 
0.25| 24.46 0.13 1715 
0.47| 24.65| 0.52 16.98 
0.99 24.46 2.58 17.56 
1.16 24.26 3.76 17.82 
1.29 24.46 5.68 17.63| 
0.00 30.24 0.00 17.98 
0.25 29.63 O11 18.09| 
0.47 29.43| 0.52 71802 
0.85 29.23 ; 
0.98 29.83 

LE 29.63 . 
12055 1772940 
0.00 32.85 

3285 
ß 32.85 

DE 34.86 . 
d 33.45 . 

112 f© 
Isopar L 

0.00 A 0.00 8.92 
0.00 3.10 0.00| 9.95 
0.00 5.05 0.00 11.45) 
0.00 8.08 0.00 BA 
0.00 11.12 0.00 14.73 
0.00 13.07 0.00 14.96 
0.00 16.11 0.00 15.53 
0.00 20.44 0.00 16.49 
0.00 25.00 0.00 17.01 

Tabelle wird auf der nächsten Seite fortgesetzt. 
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| F-Faktor [Pa®]| Wı lnr‘lm‘hfl?;. [mbar@ Hold-Up [Vol.%] 
Isopar-L a 

0.00 30.20 0.00| 17.37| 
0.29 5.05 _ 015 N.N. 
0.52 5.05| 0.53| N.N.| 
0.83 5.05 1.09 N.N. 
1.02 5.05 177 N.N. 
128 5.05 3.24 N.N. 
1.61 5.05 5.20 N.N. 
1.71 5.05 7.12 N.N. 
0.31 7A3 0.23 N.N. 
0.53 7.43 0.53 N.N. 
0.82 7.43 1:24 N.N.| 
1.03 7.43 1.84 N.N. 
127 743 3.39 N.N. 
1.53 7.43 5:57 N.N. 
1.61 7.43 7.12 N.N. 
0.30 10.90 0.23 N.N. 
0.50 10.90 0.53 N.N. 
0.81 10.90 1.24 N.N. 
1.02 10.90 2.15 N.N. 
127 10.90 3.61 N.N. 
1.48 10.90 587 N.N. 

Tabelle C.2.-2: Ergebnisse experimenteller Untersuchungen zum Verweilzeitver- 

halten der Katapak-S Laborpackung, Messstrecke 1355 mm (6%- 

Varianz, t mittlere Verweilzeit) 

W. [m*/m?h] | co ] € Isl | Wı [m”/m?h] | _ co |tIs] 
3|_0.0350| 145.4 16.8' 0.0435 49.6 

| 3| 0.0325| 146.8 16.8 0.0421| 495 
3| 0.0286| 144.9 16.8 0.0466| 49.5 
3| 0.0290| 146.3 16.8 0.0383|_49.5 
3/ 0.0280| 145.2 20.3| 0.0578|_ 42.7| 
3 0.0269| 144.6 20.3| 0.0591| 42.7 
3 0.0265| 146.2 20.3| 0.0597 42.1 

4.9. 0.0208| 106.4 20.3| 0.0590 42.2 

4.9/ 0.0235| 106.8 24.7| 0.0580|_37.4 
4.9| 0.0177| 106.2 24.7| 0.0506|_37.1 

7.6| 0.0224| 384.2 24.7| 0.0568| 37.5 

Tabelle wird auf der nächsten Seite fortges
etzt.
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W,ı [m’/m’h]| 00 t [s] | Wı Im*”/m?h] |_ o t Is] 

7.6| 0.0140| 83.6 24.7| 0.0583| 37.3 

7.6| 0.0133| 82.2 29.4| 0.0749| 32.5 

7.6| 0.0158| 83.2 29.4| 0.0698| 32.0 

11| 0.0222| 66.6 29.4| 0.0691| _ 32.2 

11| 0.0216 66.8 29.4| 0.0701| 32.2 

11| 0.0226| 67.1 33| 0.0695| 30.1 

11| 0.0210| 66.2 33| _ 0.0763| 29.7 

13.3| 0.0290) 58.5 33\ 0.0726|_29.3 

13.3| 0.0294 58.6 33 0.0944| 29.4 

13.3| 0.0277| 58.3 

Anhang C.3. Trennleistung Katapak-S Laborpackung 

Tabelle C.3.-1: Ergebnisse experimenteller Untersuchungen zur Trennleistung der 

Katapak-S Laborpackung 

F [Pa®“] | Ap [mbar/m] | W_ [m’/m?h] | NTSM 
0.23 0.2 1791 288 
0.32 0.2 | 3511 285 
0.38 0.3 3021 302 
0.47 0.4 370 294 
0.68 0.8 539 292 
0.73 1.0 5.80) 2.94 
0.86 1.4 681 293 
0.95 I7 775937 
1.32 2.6 1076|_. 332 
1.38 25 10387 31 
1.40 2.9 1LL41 3421 
1.59 43 B 3B 
1.66 4.4 A1590| . 359 
1.68 9.6 BSENN: 
172 5,7 13.671 . 3.70 
1:3 75 1413 / 423 
1.74 5.3| 14.10/ 3.95 
1.76 6.5 1393 384 

KL 14.9 14.23/ 499 
1.78 8.0 14.12127 398 
1.80 45 14227 7524 
1.83 _14.9| 14.46| 4.95



135 

Anhang C.4. Fluiddynamik Katapak-S 170.Y 

Tabelle C.4.-1: Ergebnisse experimenteller Untersuchungen zum Hold- 
Druckverlust der Katapak-S 170.Y 

F-Faktor [Pa”“]|_W,. [m*/m’h||_Ap [mbar/m]] Hold-Up [Vol.% 
Wasser_ __ I 

up und 

0 2.44 Ö 
0 4.89 9 
0 7.33 0 
0 11.00 0 
0 14.67 Ö 
0 19.56 0 
- 445 0 ( 

M 0 30.56 0 13.37 
| 0.45 0 0.05 N.N 
| 0.78 0 0.20 N.N 

1.10 0 0.34 N.N 
1.53 —0_ 0.68 N.N. 
2.03 0 114 N.N. 
2.52 0 171 NN- 
3.02 0 247 —— NN./ 
3.50 0 324 —__ NN. 
4.03 0 44 S‘TN»‘ 
4.40 0l 4.92) .. NN} 

0 — N.N.| 
0 N.N. 
] N.N. 

o NN 
0 9.29 N.N. 

0.05/|_ __ N.N./ 
.20 N.N. 
Ya Wa 

0.71 N.N. 
Al NN 

l 8 N.N. 
8 3.4;„#@ 

. 5.34 _N.N. 
4.66 2.44 6% 3228 ffiéfi 2.44| _ 9.43 N.N.| 

Tabelle wird auf der nächsten Seite fortgesetzt.



136 

F-Faktor [Pa®*”]) Wı [m*/m’h]| Ap [mbar/m]| Hold-Up [Vol.% 
Wa|nsser i OS 

0.43 4.89 0.05 N. 
o‚'T8L 4.89 0.20 N.N. 
1.11| 4.89 0.37 9.07 
1.59 4.89 0.74 8.95 
2.03 4.89 7 8.91 
2.48 4.89 i 8.93| 
3.55 4.89 355 N.N. 
3.98 4.89 5.04 N.N. 
4.37 4.89 6.62 N.N. 
4.70 4.89| 8.58 N.N.| 
4.94 4.89 9.64 N.N 
0.45 733 0.05 N.N. 
0.77 733 0.20 N.N. 
1.08 7.33 0.37 N.N. 
153 7.33 0.72 N.N. 
2.04 7.33 1.20 N.N. 
248 7.33 1.79 N.N. 
3.04 7.33 285 N.N. 
352 7.33 4.08 N.N. 
3.96 7.33 6.80 N.N. 
4.30 7.33 8.93 N.N. 
0.47 11.00 0.08 N.N. 
0.78 11.00 0.20 N.N. 
1.08 11.00 0.34 1D 

aa 158 11.00 0.78 11.15 
2.06 11.00 1.27 1122 
2A61 11.00 1.92 1138 
2.90 11.00 304| N.N. 
3.211 11.00 4.80 N.N. 
3.48 11.00 6.57 N.N. 
3.74 11.00 8.23 N.N. 
3.95 11.00 9.74 N.N. 
0.45 14.67 0.07 N.N. 
0.77 14.67 0.20 N.N. 
L1 14.67 0.37 N.N. 
1:55 14.67 0.78 N.N. 
2.05 HME N.N. 

Tabelle wird auf der nächsten Seite fortgesetzt.
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F-Faktor [Pa®“]| W, [m*/m?h]|_Ap [mbar/m]| Hold-Up [Vol.%] 
Wasser 

2.52 14.67] 2.43 N.N. 
2.79 14.67) 4.01 N.N. 
2.99 14.67 5.63 N.N. 
3.20 14.67 8.65 N.N. 
3.27 14.67 10.23 N.N. 
0.45 19.56 0.08 N.N. 
0.78 19.56 0.20 N.N. 
1.10 19.56 0.37 12.20 
1.56 19.56 0.81 12:39 
2.05 19.56 1.46 12.78 
2.47 19.56 3.84 13.14 
272 19.56 637 N.N. 
2.92 19.56 9.14 N.N. 
2.97 19.56 10.14 N.N. 
0.44 30.56 0.08 N.N. 
0.77 30.56 0.23 N.N. 
L 30.56 0.50 N.N. 
2 30.56 1.08 N.N. 
2.03 30.56 3.19 N.N. 
2.30 30.56 5.66 N.N. 
2.48 30.56 9.22 N.N. 
2.55 30.56 10.41 N.N. 

Isopar L 

0 2.69 0 6.86 
0 5.38 0 9.26 

0 8.07 0 10.38 

0 10.76 0 11.00 
0 16.13 0 12.02 
0 21.51 0 12.45 
0 26.89 ‚0l 13.11 

0 33.61 0_ 1339 
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Anhang C.5. Trennleistung Katapak-S 170.Y 

Tabelle C.5.-1: Ergebnisse der Trennleistungsmessungen mit Katapak-S 170.Y 

F [Pa’] [ Ap [mbar/m] | Wı. Im*/m’h] | NTSM 
0.23 0.01 183[ 1108 
0.67 0.17 5.301 _ 0.76 
0.68 0.13 5:50| - 075 
0.68 0.13 550 0.75] 
0.69 0.13 550{ 075 
1.04 0.33 8351 110597 
158 0.76 12.63/ _ 1.09| 
2.06 3.9 1630 121 
2.15 2.06 i 2 
259 6.09 20.78| - —202 
[ 237 OE 

Anhang C.6. Kinetische Experimenten Katapak-S 170.Y 

Tabelle C.6.-1: Ergebnisse experimenteller Untersuchungen zur Reaktionskinetik 
im Rieselbettreaktor für Katapak-S 170.Y (Betthöhe 5.22 m, F- 

Feed, P-Produkt, Index G-chemisches Gleichgewicht) 

Probe WL WH20 WMeOH WMeAc WHac Temperaturen [°C] 

[m°”/m?h] | [Gew.% ] | [Gew.% ] | [Gew.% ] | [Gew.% ] | F/9TS/14.5TS/17TS/M9TS 
B kontinuierlich i 

F 55 106[ _ 38.69]. 0.81 59.44| 42.8 /41.1 /40.5 /45.4/ 43.1 
P 25 13.60 19.83 40.08 26.49 
F 2.5___jfi‘ 38.84 1.70 58.33| 43.7/52.0 /51.3 /47.8/ 43.4 
P 25 11.63 20.26 50.52 17.59 
F 5 1.25 39.57 2.09 57.08| 40.4 /49.8 /48.0 /43.9/ 40.7 
P 5 9.93 24.12 40.31 25.65 
F J5 30.70 331[ 64.87| 41.4 /50.6 /49.5 /43.3/ 41.4 
P Jaa 02 16.86 36.83 37.09| __ | 
F 75 1.42 30.11 4.01 64.47| 41.2 /51.5 /49.5 /43.0/41.1 | 
P 75 9.07 16.48 37.18 37.27 

diskontinuierlich | 

F 5 717 23.58 43.29 37.4 /42.0 /42.0./37.9/ 37.6 | 
P 5 15.42] 2732| . 48A6 80 E 
F 5 18.50 22742 44.81 14.27] 35.5 /37.3 /36.8 /35.3/ 35.9 | 
P 5 16.94 21.52 48.68 12.86 | 
g g 18.02 22.10 46.32W 

1899 21.04 47.90 12.08 ] 
F 5 17.26| 21.61 13.37| 34.5 /35.0 /34.5 /33.8/ 34.9 
P 5 17.24 2118 49.49 12.08 J 

Tabelle wird auf der nächsten Seite fortgesetzt,
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Probe| Wı ‘ —_ WmeoH WMeAc WHac Temperaturen [°C] [m*/m?h] lGew.% JGew.% ] | [Gew.% ] | [Gew.% | | F/9TS/14.5TS/17TS/19TS FG 5 16.27| 19.55 _55.04 9.14| 32.9 /32.5 /31.9 /31.7/33.1 Po 5 15.93| 19.59| 55.23| 9.24 
diskontinuierlich 

FA 7.5| 21.06] 25.83 33.57] 19.54| 37.9 /39.2 /38.6 /37.6/ 37.9 P 75 19.98| 23.79 39.04| 17.19| 
F 75 20.87 24.46 36.54 18.12| 38.1 /38.9 /38.2 /37.5/ 38.4 P 75 18.91 23.16 41.94/ —— 1599 

[F 75 20.31 23.34| 39.86| 16.49| 40.4 /39.8 /39.2 /39.0/ 40.3 ? 75 18.20 22.46 44.45 14.90 
ISr 15 18.94 22.66 43.07 15.33| 40.6 /40.8 /40.7 /39.37 40.4 
|_P 75 16.91 22.13 47.19 13.77 

F 15 16.63 2322 47.15 14.00| 40.6 /40.9 /40.5 /39.4/ 40.8 
P 75 20.11 20.72 46.70 12.47 
U 10 26.46 17.28/ __ 32.41 23.85/39.4 /40.9 /40.4 /38.7/ 39.3 
|_P 10 22.70 15.65 39.61 22.04 

F 10 22.04 15.85 39.84 22.27| 39.4 /40.6 /40.0 /38.6/ 39.5 
P 10 20.97 14.43/ 43.73 20.86 
F 10 20.25 14.71 43.89 21.16| 39.3 /40.1 /39.3 /38.4/39.2 
P 10 19.33 13.37 47.43 19.86| _ 

IF 10 19.44 13.58 46.91 20.08! 39.3 /39.8 /39.0 /38.3/ 39.4 
} 10 19.20 12.69| __ 4897 19.14 
Fo 10 16.72 9.77 57.79 15.71| 38.2 /38.1 /37.5 /37.1/38.4 
Po 10 17.62] 9.81 57.001 —__ 1557 

Anhang C.7. Reaktivdestillation Katapak-S Laborpackung 

Tabelle C.7.-1: Temperaturprofile der Reaktivdestillationsexperimente mit der 
Katapak -S Labo aCkunä 

3] i m 
Temperatur [° 

T’£Rfml'l 

Sumpf flüssig | 87.38 
23 T5 

Sumpf 79.95 
‚gasförmig 
Feed MeOH 26.83 
14 T5 77.9 
11 T5 72:35 

26.91 

55.44 

54.77 

103.62 

21.42|_20.54| _22.8| 24.47 

5659 

[ 95.21| 95.01 

‘ 90.57| 90.57 

76.09 
78.17 
22.36 

56.83 

7381 

66.93 
20.19 
S37 

53.31| 

64.02 

55.63| 56.7 

s
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ESTILLAT 1 TS 
H20 Mol% 0.014] 

“ [MeoH Mol% _ | _0.079| 

MeAc Mol% 0.907 

HAc Mol% 0.000 

BX Strom [ka/h] 5.31 

6TS 

H20 Mol% 0.015 

5 FEED HAc MeOH Mol% 0.071 

Flow [ka/h] 5_47____>. MeAc Mol% 0.713 

E E BX HAc Mol% 0.194 

41115 
H20 Mol% |_0.061 

MeQH Mal% |_0.096! _Ma 
MeAc Mol% |_0.438 KATAPAK-S P mbar knl 
HAc Mol% |_0.405 p mBa _ 

r 2 

65.93 

1415 Q IM 2636.00| 

H20 Mol% | _ 0.268| 

MeOH Mol% |_0.184 

MeAc Mol% |_0.189| 

HAcC Mol% ] _0.359 

17715 
FEED MeOQH H20 Mol% 0.335| 

Flow [ka/h] 3.46 — MeCH Mal 0.468' 

Temperatur [°C]_| 26.83 BX MeAc Mol% _| 0.049 

HAc Mol% 0.149| 

umpf 23 
22TsS H20 Mol% 0.503 

H20 Mol% E MeOH Mol% 0.236 
MeCH Mol% J. MeAc Mol% 0.004 
MeAc MolYe + HAc Mol% 0.257' 
HAc Mol% n Strom [kg/h 4.62 

Abbildung C.7.-1: Zusammenfassung der Resultate von Versuch 2 
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DESTILLAT 1 TS 

H20 Mol% 0.009 

4 MeCH Mol% 0.047 
MeAc Mol% 0.945 

HAc Mol% 0.000 

A Strom (kg/n] 1.69| 

6TS 

H20 Mol% 0.018| 

FEED HAc MeOH Mol% 0.015 

E — MeAc Mo% | 0.919 
Temperatur[*C]_| _23.55, BX HAG M6 FE 

117S 

H20 Moi% | _0.050| 

MeOH Mol% | _0.044 
MeAc Mol | _ D.617 KATAPAK-S p [mbar] 987.91 

HAc Mol% | _0.288 Ap [mbar] 2.66 

f 2 

X 83.49 

14 TS Q* [WM] 470.00 

H20 Moi®% | _0.197 

MeOH Mol% |_0.137 

MeAc Mol% | _0.444 

HAc Mol% | _ 0.222 

17.7S 

FEED MeOQH H20 Mol% 0.323 

Flow [kg/h] 0.89 —— —— | MeOH Mol% 0.588 

LTemp BX MeAc Mol% _ | 0.044 

5E HAc: Mol% 0.045 

Sumpf 23 TS 

7 H20 Mol% 0.729 

H20 S ?„„.o‚„ . MeOH Mol% 0.124 

MeOH Mol% B MeAc Mol% 0.004 

r m lHACc Mol% 0.143 

T;Z° ::Z:ZZ ; . Strom [kg/h] 0.81 

Abbildung C.7.-2: Zusammenfassung der Resultate von Versuch 3 
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DESTILLAT 1 T5 

H20 Mol% 0.011 

“ IMeorH Moi% _ | 0.197 

MeAc Mol% 0.792| 

HAc Moi% _ |_ 0.000 

BX Strom [kg/hl 2.32 

6T7S ] 
H20 Mol% LID_8J 

FEED HAc MeOH Mol% _ |_ 0.070| 

Elow kal V ————> MeAc Mei% | 0.800| 

Temperatur [°C] | 21.25 Gn HAc B E 

1173 

H20 Mo!%. | _ 0.076] 

MeOH Mol% |_0.207 
MeAG |_Mo'% |_0.363 KATAPAK-S P Imbar] SOFO 

HAc Mol% | 0.354| B kn - 
r 2| 

SE 91.96 

14715 Q* [W] 955.00 

F«_2‚0_ Mol% |_0.392 

[MeOH Mol% |_0.396 

}MeAc Mol% |_0.090| 

HAc Mol% | _ 0.121 

17715 

FEED MeOH H20 Mol% 0.257 

Flow [ka/h] 1.09 MeCH Mol% 0.726 

Temperatur [°C)_| 2186 BX MeAc Moi% | 0.0141 

HAc Mol% 0.006 

mpf 23 T: 

22715 H20 Mol% 0.898 

H20 Mol% | _ 0.911 MeOCH Mol% _| 0.005 
MeOCH Mol% |_0.001 MeAc Mol% _ | 0.000 
MeAc Moi% |_0.001 L a HAC Mol% _ |_0.097 
HAc Moi% |_0.062 [Strom [kg/h] 0.62 

Abbildung C.7.-3: Zusammenfassung der Resultate von Versuch 4 
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DESTILLAT 1 TS 

p{ H20 Mol% 0.012 

MeOCH Mol% 0.382 

MeAc Mol% 0.552 

HAc Mol% 0.055 

S Strom [kg/h] 4.67 

6T7TS 

H20 Mol% 0.481 
FEED HAc MeOH Mol% 0.054 

Flow {kgh] 441[ — MeAc Moi% | 0.053 
LTemperatur [*C]_| 2592 BX HA KAÖISE —_ 

117 | 
H20 Mol% |_0.416 

MeCH Mol%® | _0.060 

MeAc Mol% |_0.049 KATAPAK-S P [mbar] 1021.6 

HAc Mol% | _0.475 Ap [mbar] 9.3 

r 2 

X 68.51 

1475 Q* W 2431.00| 

H20 Moi% |_0.716 

MeOH Mol% {_0.059| 

MeAc Mol% |_0.031 

HAc Mor% | _0.194 

17 T5 

FEED MeQH H20 Mol% 0.654 

Fiow [kgh] 240 MeCH Moi% _]_ 0.252 

Temperatur [°C]_| 26.08 BX MeAc Mol%_ _ | 0.018 

HAc Mol% 0.077] 

Sumpf 23 TS 

7 H20 Mol%, 0.721 

H20 E rSM°|% 0.794 MeOCH Mol% 0.000 

MeOH Mol% |_0.000 MeAc Mol% 0.000, 

| m |HAc Mol% 0.278 
MeAc Mol% |_0.000 D n 14[ 

HAc Moi% |_0.206] Strom [kg/h] 

Abbildung C.7.-4: Zusammenfassung der Resultate von Vers
uch 5
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DESTILLAT 1 TS 

HZO Mol% 0.003 

* IMmeoH Mol% _ | 0.429 

MeAc Mol®% _ | 0.567 

HAc Mol®% _ |_ 0.000| 

BX [Strom [kg/h] 1.16 

675 

H20 Mol%® 0.013 

FEED HAc MeOH Mol% | 0.816| 

Flow {kg/h] 0.74" —— —/ MeAc Mol% | 0.134| 

Temperatur [°C]) _ | 2167 BX HAc ELE BOEE 

117S 

H20 Mol% | _ 0.469 

MeOH Mol% 0.195| 

A S0 n KATAPAK-S p [mbar] 1019.76| 

HAc Mol% | _ 0.258 Ap Imbar] S 
r 2 

X 95.31 

1415 a" W 475.00 

H20 Mol% |_0.742 

MeOH Mol% |_0.238 

MeAc Moi% |_0.010 

HAc Mol% ] 0.010 

17T 

FEED MeOH H20 Mol% 0.632 

Flow [ka/h] 0.62 —— | MeOH Mol®% [| 0.365 
Temperatur [°C] 22.17' BX MeAc Mo% 0.002 

HAc Mol% 0.002 

Sumpf 23 TS 
221 H20 Mol% 0.937 

H20 Mol% | 0.965 MeOH Mol% 0.000 

MeOH Mol% |_0.000 MeAc Mal% 0.000! 
MeAc Mol% |_0.000 E mlHAc Mol% 0.063| 
HAc Mol% |_0.034 Strom [kg/h] 0.21 

Abbildung C.7.-5: Zusammenfassung der Resultate von Versuch 6



DESTILLAT 1 TS 

A0 Mol®% _} D.026 

MeCH Mol% 0.012 

MeAc Moi% 0.962, 

HAc Mol% 0.000 

x ‚Strom {kg/h] 1.78| 

6TS 5 
H20 Mol% o.og] 

FEED HAc MeCH Mol% | 0.003 

E Z > MeAc Moıss [ 0.209 

— Z Er HAc Mol% 0.770 

117$S 

H20 Mol% | _0.068 

}£OH Moi®% |__0.006| 

MeAc Mol® |_0.233 KATAPAK-S p [mbar] 1006.37 

HAc Mol% |_ 0.693]| Ap {mbar] 185 

r 1 

X 86.91 

1475 ] Q* [W 337.00 

H20 Mol% o‚1?_3_] 

MeOH Moi%® |_0.017 

MeAc Mol% | _0.184 

HAr Mot% |_0.626] 

17 7TS_ 

FEED MeCH H20 Mol% 0.379 

Fiow (ka/h] 1.08|—— — —>| MeOH Mol% 0.432 

LT emmperatur BX MeAc Moi% _ | 0.057 ‚Temperatur [*C) 21.42 

n HAC Mol% 0.131 

Sumpf 23 TS 

227S H20 Mol% 0.580 

H20 Mol% | 0.460 MeOH Mol% 0.086 

MeOQH Mol% 0.008 MeAc Mol% 0.006| 

} ; | HAc Mol% 0.328 « MeAc Mol% ] _0.008| > 

HAI Mol% | _0.205 Strom [kg/h] 1.59 
C © ® 

Abbildung C.7.-6: Zusammenfassung der Resultate von Versuch 7 
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DESTILLAT 1 TS__ ] 
H20 Mol% _ |_0.036 

MeOH Moi% __ | _0.235 
MeAc Moi% |_0.729 
HAc Moi% _ |_0.000 

BX Strom [kg/hl 2.20| 

6T5S 

H20 Moi% _ | _0.482 

FEED HAc MeOH ME 
Fiow [kg/h] 2.07 MeAc Mol% | 0.056 

Temperatur (°C]_| 21.06 B HAC MOIi6 DA 

11718 

HZO Mol% 0.497| 

MeOH Mol% | _0.033 
MeAc Mol% |_0.034 KATAPAK-S P mbar 1005.91] 

HAc Mol% |_0.437 Ap ba Z 
r 3 

X 76.39 

1475 &* [WM 1118.00| 

H20 Mol% |_0.672 
MeOH Mol% 0.042| 

MeAc Mol% |_0.019 
HAc Mol% D.26!3] 

17 715 

FEED MeQH H20 Mol% 0.786 

Flow [ka/h] 1.07 MeOH Mei% _ | 0.142 

Temperatur [°C]_| 21.47 BX MeAc Mol%__ | 0.005 

HAc Mol% _ | 0.067 

Sumpt 2318 | 
22 T H20 Mol% @] 

H20 Mol% |_0.800 MeOH Mol% _} 0.000 
MeOH Mol% |_0.002 MeAc Mol% 0.003 
MeAc Mol% |_0.002! TE ‚ IHAc Mol% _ | 0.268 
HAc Mol% |_0.198 ® Strom [kg/h] 0.98 

Abbildung C.7.-7: Zusammenfassung der Resultate von Versuch 8 
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DESTILLAT 1 TS 

H20 Mol% 0.207 

> MeOH Mol% 0.056 

MeAc Mol% 0.731 

HAc Mol% 0.005 

X Strom [kg/h] 192 

6 T5 

H20 Mol% 0.251 
FEED HAc MeOH Mol% 0.010 

a . r MeAc Mol% 0.079 

Temperar [O] _ | 2053 S HAc Mol% 0.659 

117S 

H20 Mol% | _0.288 

MeOH Mol% | 0.009 

MeAc Mol% | _ 0.054 KATAPAK-S p [mbar] 1016.99 

HAc Mol% |_0.649 Ap [mbar] 2.83 

r 3 

X 58.17 

14 75 Q* [WM 959.00 

H20 Mol% | _0.444 

MeCH Mol% |_0.017 

MeAc Mol% | _0.039| 

HAc Mol% ] _0.500| 

17.71S 

FEED MeOH H20 Mol% 0.687 

Flow [kg/n) 00 MeOH Mol% | 0.101 

BX MeAc Mol% _ | 0.021 LTemperatur [°C])_| 21.42 en BB 

Sumpf 23 TS 

7 H20 Mol% 0.514 

H20 S Mol% | 0.617 MeOCH Mol% 0.000| 

MeQH Mol% | 0.003 MeAc Mol% 0.004 

MeAc Moi% | _0.003 [ g [HAc Mol% 0.482 

HAc Mol% | 0.379 ‚Strom [kg/h] 1.35 

Abbildung C.7.-8: Zusammenfassung der Resultate von Versuch 9 



148 

DESTILLAT 1 TS 

H20 Mol% 0.003| 

“ [MmeoH Mol% _ | 0.263 

MeAc Moi% _ | 0.734 

HAc Mol% 0.000| 

BX Strom [kg/h] 231 

6 TS 

H20 Mol% _ | 0.004 
FEEDHAc MeCt Mol% 0.114 

Flow [ka/h] 1.74 MeAc Mol% | 0.824 

|Temperatur [°C)_| 20.19 BX HAc Mol% _ | 0.058 

117S 

H20 Mol% |_0.071 

MeCH Mol% |_0.370 
HS Aa KATAPAK-S P Imbar] 4022.06 

IHAC Mol% |_0.306 Ap Imbar] +® 
r 2 

X 93.28. 

14 7S @* W 1090.00 

H20 Moi% }|_0.415] 

MeOH Mol% |_0.454 

>EAc Mol% |_0.043 

HAc Mol% | _0.088 

17 71S 

FEED MeOH f H20 Mol% [|_ 0.333 

Flow [ka/h] ı— MeOH Mol% _ | 0.653| 

Temperatur [°C] 2u‚54! BX MeAc Mol% _ | 0.005 

HAc Mol% _ | 0.009 

Sumpf 23 T: 

22 7TS H20 Mol% 0.908 

H20 Mol% | _ 0.689 MeOH Mol% |_ 0.033 
MeOH Mol% ] 0.001 MeAc Mol% 0.000) 

MeAc Mol% |_0.001 I_ » IHAc Mal% 0.058 

HAc Mol% | _0.027 7a Strom [kg/h] 0.62 

Abbildung C.7.-9: Zusammenfassung der Resultate von Versuch 10 
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DESTILLAT 1 TS [ 

zLH20 Mol% Dflofl 

MeOH Mol% 0.001 

MeAc Mol% 0.990 

HAc Mol% 0.001 
BX 

Strom [kg/h] 0.75 

675 

H2Q Mot% _ | 0.008;| 

—.M_ MeOH Mol% 0.000 

Fiow Ka Z l MeAc Mol% 0.808 

LTemperatur [PC)_| 22.36] BX HAc Mol% _ | o.183 

117s 

H20 Mol% |_0.013 

MeCH Mol% | _0.001 

MeAc Mol®% |_0.424 KATAPAK-S p [mbar] 1021.14 

HAc Mol®% | _ 0.561 Ap [mbar] 2.25 

r 3 

X 75.13| 

147S Q* [WM 435.00 

‘ H20 Mol%® |_0.031 

| JMeOH Mol% | _0.004 

‘ MeAc Mol% |_0.389 

‘ HAc MoP% |_0.575 

17715 

FEED MeQH H20 MolY% 0.148 

Flow [kg/h] 0.85— —— —— MeCH Mol% | 0.207 

Temperatur [°C]_| 22 80 BX MeAc Mol% _ | 0.288 

HAc Mol% _ | 0.357 

|____Sumpf 23 TS 

22 75 H20 Mol% 0.173 

H20 Mol% |_0.195 MeOH Mol% 0.139 

MeOH Moi% |_0.029 MeAc Moi% _ | 0.015 

Mol% 0.673 
MeAc Mal% | _ 0.029 | p{ HA DE 

HAc Mol% | _ 0.454 Strom (kgrh] 234 

Abbildung C.7.-10: Zusammenfassung der Resultate von Versuch 11 
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DESTILLAT 1 T: 

H20 Moi%__|_0.238 

MeOH Mol% _ |_0.087 
MeAc Moi% | 0.667 

HAc Mols_ | 0.008) 

BX Strom [ka/h] 171 

6TS 

H20 Mol% _ |_0.397 

FEED HAc MaOH MR 
en B — MeAc Mol% | 0.030 

[Temperatur [°C] | _ 23.85 BX HAc Mol% _ |_0.563 

11718 

H20 Mol%_ |_0.411 
MeCH Moi% | _0.010 
Man Moi% |_ 0028 KATAPAK-S p [mbar] 1017.91 

HAc Moi% |_0.551 Ap Imbar] Z 
r 2| 

X 88.28 
1415 a IM 907.00 

[H20 Moi% ] _0.537 
MeCH Mol% |_0.017 
MeAc Mol% |_0.019 

HAc Moix% | _ o.428! 

1775 

FEED MeOH H20 Moi% 0.705| 

Flow {ka/h] 0.75 > MeQH Moı% _ | 0063} 
Temperatur [°C]_| 24.47 BX MeAc Mol%__ | _0.009| 

e 
HAc Mol% o,224l 

Sumpf 23 TS 

22718 H20 Mol% 0.467' 

H20 Mol% | 0.598 MeOH Moi®% _ | 0.000 
MeCH Mol% |_0.000! MeAc Mol% 0.000 

MeAc Mol% |_0.000 I HAc Moi% _ | _ 0.533 
HAc Mol% | _0.401 Strom [ka/h] 4 

Abbildung C.7.-11: Zusammenfassung der Resultate von Versuch 12
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Anhang C.8, Reaktivdestillation Katapak-S 170.Y 

Tabelle C.8.-1: Temperaturprofile der Reaktivdestillationsexperimente mit Katapak- 
S 170.Y 

Versuch [D E F G H I K 

Temperatur |°C] 

Sumpf 26 TS 98.4 97.7 98.2 98.6 97.2]  95.3 97.8 
2578 99.6 99.8 100 100 98.8| — 933 99.2 
12278 99.1 99 87.5 93,5 97.4 71.8 97.4 
[Feed MeOH 50.9 49.3 43.4 47.1 51.2|_ 473 48.6 
1978 89.4 89.1 72.9 77 772 701 77A4 
17.5 78 873 86.9 77.3 79.2 735| 733 72.8 
1578 874 872 80.5 81.5 65.4| 698 64.6 
1LTS 95.6 92.4 90.3 89.3 64.9| 67.9 63.9 
Feed HAc 76.7 76.5 77 772 76.8| _ 76.5 76.8 
715 972 935 933 91.9 63.8 — 66.9 62.6 
|Kopf ITS 68.1 56.3 58.9 56.7 53.9 53.9 53.6 
Kondensat 45.5 46.1 48.5 49.9 46 494 48.3 



KOPF 1 TS gasförm > KOPF 1 TS flüssi 

H20 Gew.%| _4.90 H20 Gew.%| __ 7.37 

IMeOH_______ |Gew.%| 938 MeOH Gew.%] __ 9.85 

MeAc Gew.%| 83.88 MeAc Gew.%| 7545 

HAc Gew.%| 1.75 HAC Gew.% 7.4 

Strom [kg/h] 92.00 

4TS förmi MELLAPAK 

H20 Gew.%| 13.63 

MeOH Gew.%| 6.63 7 _TS gasförmi 

MeAg Gew.%| 53.75 H20 Gew.%] _ 663 

HAc Gew.%| 25.98 MeOH__ |Gew.%| _ 4.49 

MeAc Gew.%| _35.75 

FEED HAc HAc Gew.%] 53.13 

Flow (kg/h] 74.90 —> 

Temperatur [“C]|_79.70 MELLAPAK 6 TS flüssi 
H20 Gew.%|_ _ 5.42 

11 TS gasförmi MeOQH__|Gew.%[ _ 1.45 

H20 Gew.%| 9.58 MeAc Gew.%| _ 7.86 

MeOH Gew.%[_6.67 HAC Gew.%| 85.26 

MeAc Gew.%| 48.51 

HAc. Gew.%| 35.24 

5 asförmi KATAPAK-S pimbar] | 9622 

H20 Gew.%| 14,89 Ap [mbar] 49 

[MeoOH Gew.%| 16.82 r 1.37| 

MeAc Gew.%| 56.50 F [Pa®*] 118 
HAc Gew.%[| 11.79 X 0.77 

Q KW | 41.80 

5T sförmi 

H20 Gew.%/] 25.89| 

MeOH Gew.%| 38.11 

MeAc Gew.%] 28.51 19 TS gasförmig 

HAc Gew %] 7.48 H20 Gew.%] 40.11 

MeCH Gew.%| _49.73 

MeAc Gew.%| _ 067 

FEED MeOH HAc Gew.%| _ 9.50 

Flow [ka/h] 40.00 —> 

Temperatur 50.90 MELLAPAK 18 TS flüss! 
H20 Gew.%] _53.83 

/ 22 TS gasförmi MeOH Gew.%| 11.32| 

H20 Gew %f 79.54 MeAC Gew.% 2.95 

MeOH Gew.%| _ 0.00 HAc Gew.%| 21.90 

MeAc Gew.%|_0.00| 

HAc Gew.%| 20.45 

SUMPF 26 TS 

.25 TS flüssj) L H20 |cew.%| 59009 
H20 Gew%l61.27 * ImeoH __ |Gew.% 0.00] 
MeOCH Gew, %| _ 0.00 MeAc Gew.%| _ 0.00 

MeAc Söw%) 0.00 HAc Gew.%| 40.91 
a5 @ 38.73 [Strom [kg/m] 22.00 

Abbildung C.8.-1: Zusammenfassung der Resultate von Versuch D



|_KOPF 1 TS gas »|_KOPF 1 TS flüssi 

— Gew%| 245 H20 |Gew.%|_ 2.77 
l äilfg S MeCH__ |Gew.%| _ 9.49 
MeAc Gew.%| 88.17 MeAc Gew%| a776 

HAc Gew.%| 0.00 HAc Gew.%|__0.00] 

Strom [kg/h] 85.50 
MELLAPAK 

H20 Gew.%| 16.85 

—— Gew%! 748 7 TS aasförmi 
MeAc Gew.%| 61.83| H20 Gew.%| 10.68 

A Gew%| 1384 MeCH__ |Gew.%| _ 5.33 
MeAc Gew.%| 51.08 

FEED HAc HAc Gew.%| 32.91 

Fiow (kg/h] 75.20| e 
Temperatur [*C)| _76.50| MELLAPAK 6 TS flüssi 

1 asförmi| MeOH_ |Gew.%| _ 1.70| 

H20 Gew.%| 11.73| MeAc Gew.% 8,33 

MeOH Gew.%| 7.08 HA Gew.%] 76.48 

MeAc Gew.%| 54.62 

HAc Gew.%| 26.57| 

&. KATAPAK-S p [mbar] 964 

H20 Gew.%[ 12.85 Ap [mbar] 4.9| 

MeCH Gew.%| 15.38 r 223 

MeAc Gew.%| 61.05 F [Pa® ° 1.38 

HAc Gew.%| 10.72 X 0.79 

a [K | 4180 

| örmig 

HZO- Gew.%] 25.61 

MeCH Gew.%| 36.81 
MeAc Gew.% 29‚.ßfl 19 TS gasförmig 

HAc Gew.%] 7.74 H20 Gew.%| 38.41 

MeOH__ |Gew.%| 50.92 

MeAc__ |Gew.%| _ 0.89 

FEED MeOQOH HAc Gew.%| _ 9.78 

Flow [ka/hl 40.20——A| 

Temperatur [°C]| _ 49.30 MELLAPAK 18 TS flüssi 

H20 Gew.%|_62.23 

a i MeOH Gew.%| _ 12.51 

20 Gew.%| 73.48 MeAc__ |Gew.%] _ 3.01 

MeOH Gew.%| 0.00 HAc Gew.%| 22.25] 

MeAc Gew.%} 0.00| 

HAc Gew.%| 26.52| 

SUMPF 26 TS 

flüssig | z\H20 Gew.%| 52.16 

H20 Gew.%| 59.79 MeOH__|Gew.%] _ 0.00 
MeCH Gew.%| 0.00 MeAc. Gew.% 0.00 

MeAc Gew.%| _0.00 HAC Gew.%| 47.84 

HAc Gew.%| 40.21 Strom [kg/h] _ S22 

Abbildung C.8.-2: Zusammenfassung der Resultate von Versuch E
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KOPF 1 TS gasförmig ‚p|_KOPF 1 TS flüssig | 
H20 Gew.%[| 2.41 H20 Gew.% 3.65 

MeOH Gew.%| _8.98 MeOH Gew.% 9.73 

MeAc Gew.%| 88.60| MeAc Gew.%| _85.27| 

HAc Gew.%| 0.00| HAc Gew.%| __ 1.34 

Strom (kg/h] 154.40| 

TS gasförmil ME 
H20 Gew.%| 405 

MeCH Gew.%| 5.49 7 _TS gasförmi 

MeAc Gew.%| 53.09| H20 Gew.%| _ 8.40 

Hac | Gew.%] 37.37] IMeOH__ |Gew.%| _ 780 
MeAc Gew.%] _ 68.72 

FEED HAc HAc Gew.%| 15.08 

Flow {ka/h] 136.00 —> 

Temperatur [°C]| _77.00 MELLAPAK 

H20 

TS gasförmi |MeOH __ | 

H20 Gew.%|__4.74 MeAc 

MeOQH Gew.%|_ _ 8.29| HAc 

MeAc. Gew.%| 63.42 

HAC Gew.%| 23.56 

15 asförmi KATAPAK-S p [mbar] | 963.1 

H2Q Gew.%| 7.69 Ap [mbar] 9.8 

MeQH Gew.%/| 13.01 T 12 

MeAc Gew.%| 66.27| F [Pa” *] 1.72 

HAc. Gew.%| 7.04 X 0.79 

Q [Kw)_| 5550 

K3 asförmi 

H20 Gew. %[ 10.91 

MeQH Gew.%| 51.46 

MeAc Gew.%| 36.14 19 TS gasförmi 

HAc Gew.%| 1.48 H20 Gew.%| _ 985 

MeOH__|Gew.%|_85.85 

MeAc |Gew.%| __ 3.24 

FEED MeQH HAC Gew.%] _ 1.06 

Flow [ka/h] 72.00 >> 

Temperatur [°C]| _ 43.40 MELLAPAK | 18 TS flüssiqg 

H20 Gew.%| 36.28 

2 örmi MeOH __ |Gew.%|_38.12 
H20 Gew.%| 76.42 MeAc Gew.%] 657 

MeOQH Gew.%| _ 1.25| HAc Gew.%] _ 19.03 

MeAc Gew.%|__0.12| 

HAc Gew.%| 22.21 

SUMPF 26 TS 

__Ä'l_"ifi_uäil.q { mH20 GeuE[ 50.73 
H2Q Gew %| 64.25 “ IMmeoH_ }Gew.% 0.00 
MeCH Gew.%|_0.00 MeAc Gew.% 0.00 
MeAc Gew.%|_0.00 HAc Gew.%|_ 49.27 

Ae Gew.%) 35.75] Strom [kg/h] 54.00 

Abbildung C.8.-3: Zusammenfassung der Resultate von Versuch F



155 

KOPF 1 TS gasförmig »|_KOPF 1 TS flüssiq 
H20 Gew.%|_2.15 H20 Gew.%| 284 
MeQOH Gew %] _9.90 MeOH Gew.%| 10.15 
MeAc Gew.% 87% MeAc Gew.%|_87.02 

HAc Gew.%] 0.00| HAc Gew.% 0.00 

Strom [Kka/h] 152,20 
4 MELLAPAK 

H20 

MeCH 7 TS gasförmig 

MeAc H20 Gew.%|_12.90 
HAc MeOH___ |Sew.%] 8155 

MeAc Gew.%| _ 3.16 

_ FeeDHac_ ] Hac _ [cewse] 230 
Fiow [kaMm] 1;,äl—* 

Temperatur [°C]|_ 77 zul MELLAPAK 6 TS flüssig 

H20 Gew.%| 744 

11 asförmi MeOH__|Gew.%| 275 

H20 Gew.%| _5.73 MeAc__|Gew.%| 11.74 
MeOH Gew.%|_9.36 HAc Gew.%| 78.07 

MeAc Gew.% 630ä 

HAc Gew.%| 21.82| 

mer KATAPAK-S p [mbar] | 961.7 
IH20 F ä Ap Imbar]] _ 10.1 

MeOH Gew.%[ 18.61 r 9 
MeAc Gew.%| 66.73 F [Pa®”] } 
HAc Gew.%| _ 7.16 X S 

a’ K _| 5770 

__ 17.5 TS gasförmig 

H20 Gew.%[ 13. 

MeOH Gew.%| 50.15 
MeAc Gew. %] 33.44' _ 19 TS gasförmi 

HAc Gew.%| 2.87 H20 Gew%|__ 568 
MeCH Gew.% 6.34 

MeAc Gew.%| 55.79 

FEED MeOH HAp [ 6ew] S20 
Flow [ka/h] 72.40 L 

Temperatur [°C]| _ 47.10 MELLAFAK 18 TS flüssi 
H20 Gew.%| 41.32 

| sförml IMeOH Gew.%l 30.97 

H20 Gew.%| 77.55 MeAc__ |Gew.%| 519 
MeOCH Gew.%| _0.00| HAc Gew.%| 21.52 

MeAc Gew.%| _0.05| 

HAc Gew.%| 22.40| —7 
SUMPF 26 TS 

I H20 Gew.%| 50.50 

H20 Z Gew.%| 61.32 ‚ [meoH _ |Gew.%| _0.00 
MeCH Gew.%| 0.00| ‘Rflei Gaw%| _ 0.00 
MeAc Gew.%| 0.00 55 Gew%| 49.50 

[a Gew.%| 38.68 [sirom kanı __} 55.80! 

Abbildung C.8.-4: Zusammenfassung der Resultate von Versuch G
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|_KOPF 1 TS aa KOPF 1 flüssi 

H20 Gew.%] _0.32 H20 Gew.%| _ 0.37 

MeOH Gew.%| 3.90 MeOH Gew.% 3.67 

MeAc Gew %[ 95.78! MoAc__ |Gew.%] 95.06 
HAc Gew.%| 0.00 HAc Sow. %1 __ 0.00 

Strom [kg/h] fii 

ast5 MELLAPAK 

H20 Gew.% 

MeOH Gew.% ZTS asi‘u!irg'g_1 

MeAc Sew%| 9760 H20 |Gew%] _ 033 
HAc Gew.%] 0.00 MEOH __ |Sew.%1 _ 200 

MeAc Gew.%| 9261 

FEED HAc HAc_ _ 1 Gem %j S00 
Flow [ka/h] 50.40 > 

Temperatur [°C]| _76.80} MELEAPAK 6 TS flüss 
H20 Gew.%] _0.43 

MeOH__ |Gew.%| _ 1.25 

MeAc__|Gew.%| 82.59 

HAc Gew.% E;' 

KATAPAK-S P [mbar] | 955.4 

Ap [mbar] 29 

T 208 

F [Pa® *] 0.83 
X 0.92 

Q JK ] 1960 

17.5 as i 

H20 Gew.%| 11.21 

MeOH Gew.%] 53.01 

MeAc Gew.%| 35.27 9 TS gasförmig__| 

HAc Gew. %] 051 H20 Gew.%| 13.22| 

MeOH Gew.%|_ 85.07 

MeAc Gew.% 1.71 

FEED MeOH HAc Gew.%| 0.00 

Fiow Ika/h] 26.10 L 
Temperatur [°C]|_51.20] MELLAPAK 18 TS flüssi 

H20 Gew.%|_47.41 
2 asförmi MeCH Gew.%| 38.09| 

H20 Gew.%| 87.63 MeAc__ |Gew.%| _ 3.89 
MeCH Gew.%| 0.00 I£ Gew.%| 10.62 
MeAc Gew.%/| _0.00| 

SUMPF 26 TS 
2 üssi|i L aLH20 Gew.%|_ 79.68 

H20 Gew.% “ Meor_ _ [Gew.%| 000 
MeCH Gew.% MeAc_ |Gew%l| 000 
MeAc Gew.% HAc Gew.%| 20.32 
HAc Gew.% Strom [kg/n] __ 18.30 

Abbildung C.8.-5;: Zusammenfassung der Resultate von Ver such H



KOPF 1715 i KOPF 1 TS flüssi 
H20 gei%ü H20 Gew.%| _ 0.36 
MeOH Gew.%|_4.13| MeOH_ _ |Gew%| _ 4.50 
MeAc Gew.%| 95.47 Imeac_ [Gew.%[ 9514 

HAC Gew.%] _0.00 HAc Gew.%| _ 0.00 
Strom [ka/h] 87.10 

a 3 MELLAPAK 

H20 Gew.%| 0.31 

MeOH Gew.%j 2.49 7 TS gasförmig 

MeAc Gew.%[| 97.20 H20 Gew.%| _ 0.33 

,;: Gew.%| _0.00 MeCH__ |Gew.%| _ 2.72 

MeAc__ |Gew.%[| 8970 

FEED HAc HAc Gew.%| 7.25 

Flow [kg/h] 7530 —— | 

Temperatur [*C]| _ 76.50 MELLAPAK 6_ TS flüssig 
H20 Gew%| _ 0.33 

1 11 asförmi MeOH__|Gew.%| _ 1.88| 

H20 Gew.%|_0.93 MeAc__|Gew.%| 79.69 

MeOH Gew.%|_6.22! HAc Gew‚£l 18.10 

MeAc Gew.%| 86.00| 

HAc Gew.%] 6.86 

törmi KATAPAK-S pimbar] | 9595 

H20 Gew.%| 538 Ap {mbar]]___ 45 

MeOH Gew.%| 14.45 r 176 
F [Pa® *] 1.12 

X 0.89 

a’ [Km | 2750 

H20 Gew.%| 9.89 

MeOH Gew.%| 49.54| 

MeAc Gew.%| 39.69 19 TS gasförmig _ | 

HAc Gew‚%' 0.88 H20 Gew.% Z 
MeOH Gew.% A 

MeAc Gew.% z 

FEED MeOH BB GE 7 
Fiow [ka/h] 40.30 > 

Temperatur ’C|[ 47.30 MELLAPAK 18 TS flüssi 
H20 Gew.%| _32.50| 

MeOQH Gew.%] 4402 

MeAc Gew.%| _ 8.92 

HAc Gew.%| 14.56 

MeAc Gew.% S 

HACc Gew.% A 
SUMPF 26 TS 

} sid z |H20 BL 

HZO Gew.%| 59.43 
MeOH Gew.% 1.08 

MeOH Gew.%[15.16 MeAc Gew.%| _ 024 

MeAc Gew.%| 1.15 an Gew.%) 35.04 

HAC Gew.%/| 24.24' [Strom [kg/h) __ | 25.50 

Abbildung C.8.-6: Zusammenfassung der Resultate von Vers
uch I
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KOPF 1 TS gasf: p|_KOPF 1 T5—fl{-@.{ 

H20 Gew.%| _0.29 H20 Gew.%] _ 0.29 

MeOH Gew.%|_8.20 MeOH __ |Gew.%| 577 
MeAc Gew.%| 93.51 MeAc Gew.%| 9394 

HAc Gew.%| 0.00 HAC Gew.%| _ 0.00 

Strom (ka/hl 87 1n[ 
AT sförmi MELLAPAK 

H20 Gew.%| _0.27 
MeOH Gew.%|_2.79 7 TS gasförmiqg _ | 

MeAc Gew.%| 96.94 H20 Gew.%| _ 0.28 

HAc Gew.%] 0.00| MeOH Gew.%| _ 2.92 

MeAc Gew.%| 92.42 

FEED HAc HAc Gew.%| _ 4.38 

Flow [kg/h] 75.30 > 
Temperatur [”C1| _ 76.80| MELLAPAK 6 TS füssig 

H20 Gew.%| _ 0.21 

11 TS gasförmi MeCOH__|Gew.%| _ 1.88 

H20 Gew.%| _0.50 MeAc__|Gew.%| 84.59 

MeOH Gew.%| 7.48 HAc Gew.%| 13.31 

MeAc Gew.%] 88.92| 

HAc Gew.%| 3.09| 

KATAPAK-S pimbar] | 957.8 
Ap [mbar] 5.8| 

r 221 
F[Pa®® 1.31 

X 0.87 

Q [KW 34.60 

25 sförmi 

H20 Gew.%| 9.28 

MeCH Gew.%| 54.58| 
MeAc Gew.%| 35.72 19 TS gasförmig 

HAc Gew. %] 0.43| H20 Gew.%|_ 16.21 

MeOH__ |Gew.%| 81.46 

MeAc Gew.%| _ 1.05 
FEED MeOH HAc Gew.%| 1.29 

Flow [kg/h] 40.20 — 

[Temperatur [°C]|__48.60| MELLAPAK 18 TS flüssi 

H20 Gew.%|_38.69 
2 ‚förmi MeOH__| Gew.%|_40.87 

H20 Gew.%| 79.62 MeAc Gew.%| _ 6.22 
MeCH Gew.%|_0.00 HAc Gew% uEz1 
MeAc Gew.%| 0.05| 

HAc Gew.%/| 20.323 

SUMPF 26 TS 
üssi j_ H20 Gew.%| 66.13 

z Gew.%| 71.93 * Mmeon  [Gew.%[ _ 0.00 
IMEOH __ |Gew.%{ 0.00| MeAc__|Gew.%| _ 0.00 
MeAc Gew.%| _0.00 HAc Gew.%| 33.87 
HAc. Gew.%/| 28.07 [s„.„m ka/h] 28.40 

Abbildung C.8.-7: Zusammenfassung der Resultate von Versuch K



Anhang D. Apparatelisten 

In den Anhängen D.1. - D.5. sind Apparatelisten zu den in dieser Arbeit durchge- 
führten Versuchen zusammengestellt. 

Anhang D.1. Fluiddynamik Katapak-S Laborpackung 

Glaskolonne, Durchmesser 70 mm, max. Packungshöhe 1.5 m (Fa. Büchi AG) 

Zahnradpumpe (Fa. Ismatec SA) 

Vorlagegefäss (Fa. Büchi AG) 

Temperiergerät (Fa, Julabo Labortechnik GmbH) 

Schwebekörperdurchflussmesser (Fa. Rotameter Manufacturing Ltd.) 

U-Rohr-Manometer (Fa. Büchi AG) 

Eintauchmesszelle (Fa. Metrohm) 

Leitfähigkeitsmessgerät (Fa. Metrohm) 
Messdatenerfassungskarte (Fa. Keithley Instruments SA) 

Softwarepaket TestPoint (Fa. Capital Equipment Corporation) 

Trockenschrank (Fa. Salvis AG) 

Wägungen (Fa. Mettler-Toledo AG) 

Anhang D.2. Trennleistung Katapak-S Laborpackung 

Kolonne, Durchmesser 70 mm, max. Packungshöhe ca. 5 m (Fa. Sulzer Chemtech 

AG) 

Mantelheizung (Fa. Christ AG) 
Steuerung Mantelheizung (Fa. Eurotherm) 

Kondensator (Fa. Sulzer Chemtech AG) 

Öldrehschieberpumpe (Fa. Leybold AG) 
Fallfilmverdampfer (Fa. Sulzer Chemtech AG) 

Ölheizung (Fa. Belatec) 
Sumfumlaufpumpe (Fa. Sterling Fluid Systems) 

Ventile (Fa. Research Control Valve) 

Druckaufnehmer (Fa. Fisher-Rosemount AG) . 

Regler für Heizleistung, Kopfdruck und Kühlwasserstrom (Fa. Siemens AG) 

Hybriddrucker (Fa. Yokogawa) 

U-Rohr-Manometer (Fa. Büchi AG) 

Messdatenerfassung: A/D Schnittstelle, Symphony Makro 

Probeentnahme-Vakuumpumpe (Fa. Leybold AG)
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Gaschromatograph (Fa. Hewlett Packard), Fused Silica Kapillarsä
ule Permabond” 

CW20 M-DF-0.2: 10 m x 0.53 mm ID; WLD, Trägergas Helium 

Anhang D.3. Fluiddynamik Katapak-S 170.Y 

Simulationskolonne, Durchmesser 250 mm, max. Packungshöhe 3.5 m (
Fa. Sulzer 

Chemtech AG) 

mehrstufiger Flüssigkeitsverteiler (Fa. Sulzer Chemtech AG) 

Kreiselpumpe (Fa. Schmitt GmbH) 

Schwebekörperdurchflussmesser (Fa. Rotameter Manufacturing Ltd.) 

Ventilator (Fa. Ventilator AG) 

Pitotrohr (Fa. Schiltknecht) 

Mikromanometer (Fa. Furness Contols GmbH)) 

Waage (Fa. Mettler-Toledo AG) 

Leitfähigkeitsmesszelle (Fa. Methrom) 

Leitfähigkeitsmessgerät (Fa. Metrohm) 

Messdatenerfassungskarte (Fa. Keithley Instruments SA) 

Softwarepaket TestPoint (Fa. Capital Equipment Corporation) 

Anhang D.4. Trennleistung Katapak-S 170.Y 

Destillationskolonne mit Kondensator, Notkühler und Fallfilmverdampfer, mehrstu- 

figer Verteiler, Durchmesser 250 mm, max. Packungshöhe 6.5 m (Fa. Sulzer 

Chemtech AG) 

Sumpfumlaufpumpe (Fa. Leumann & Uhlmann AG) 
Wasserringpumpe (Fa. Leybold AG) 

Drehschiebervakuumpumpe (Fa. Alcatel Hochvakuum Technik GmbH) 

Regler für Heizleistung und Kopfdruck (Fa. Siemens AG) 

Druckaufnehmer (Fa. Fisher-Rosemount AG) 

Schreiber (Fa. Yokogawa) 

Gaschromatograph (Fa. Hewlett Packard), Fused Silica Kapillarsäule Permabond” 

CW20 M-DF-0.2; 10 m x 0.53 mm ID; WLD, Trägergas Helium 

Anhang D.5. Kinetische Experimente und Reaktivdestillation Katapak-S 170.Y 

Kolonne, Durchmesser 220 mm, max. Packungshöhe 12.5 m (Fa. Sulzer Chemtech 
AG) 
Mantelheizung (Fa. Christ AG) 
Steuerung Mantelheizung (Fa. Vetter AG) 
Spiralkondensator (Fa. Sulzer Chemtech AG)
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Kühlfalle (Fa. Sulzer Chemtech AG) 

Feedvorwärmer: Tool-Temp (Fa. Tool-Temp AG), Rohrbündelwärmetauscher (Fa. 
Calorifer AG), Feedvorwärmer Öl (Fa. ESCO) 

mehrstufiger Flüssigkeitsverteiler (Fa. Sulzer Chemtech AG) 

Combivac-Vakuumsystem mit Rootsgebläse, Gasstrahler, Flüssigkeitsringpumpe (Fa. 
Sulzer Burckhardt AG) 

Fallfilmverdampfer (Fa. Sulzer Chemtech AG) 

Sumpfumlaufpumpe (Fa. CP-Pumpen AG) 
Sumpfheizung (Fa. SEICO) 

Seitenkanalzentrifugalpumpen (Fa. Sterling Fluid Systems) 

Massendurchflusszähler (Fa. EXAC) 

Regelventile (Fa. Research Control Valve) 

Volumenstromzähler Kühlwasser (Fa. Krohne AG) 

Druckaufnehmer (Fa. Fisher-Rosemount AG) 

Regler (Fa. Siemens AG) 

Hybriddrucker (Fa. Yokogawa) 
Schreiber (Fa. Yokogawa) 

Messdatenerfassung: A/D Schnittstelle, Symphony Makro 

Probeentnahme-Vakuumpumpe (Fa. Alcatel Hochvakuum Technik GmbH) . 

Gaschromatograph (Fa. Hewlett Packard), Fused Silica Kapillarsäule Permabond 

CW20 M-DF-0.25; 50 m x 0.25 mm ID; WLD, Trägergas Helium 

Titrator (Fa. Metrohm)
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Anhang E, Fehlerabschätzung für experimentelle Daten 

In den Anhängen E.1. - E.5. werden Ergebnisse einer Fehlerabschätzung der in der 

vorliegenden Arbeit ermittelten experimentellen Daten zusammengefasst. 

Anhang E.1. Fluiddynamik Labormassstab 

Für die Experimente zur Fluiddynamik im Labormassstab wurden folgende relative 

Fehler abgeschätzt (vgl. Moritz, 1996a): 

Flüssigkeitsbelastung: < 4 % 

F-Faktor: < 3 %. 

dynamischer Hold-Up: < 4 % 

Druckverlust: < 5 % 

Verweilzeitverhalten (06): < 5 % 

Anhang E.2. Trennleistung Labormassstab 

Für die Trennleistungsversuche im Labormassstab ergaben sich (vgl. Gerking, 1996): 

F-Faktor: < 8 % 

Druckverlust: < 11 % 

NTSM:<2 % 

Anhang E.3. Fluiddynamik Katapak-S 170.Y 

Für die Kolonne zur Durchführung von fluiddynamischen Experimenten mit 
Katapak-S 170.Y wurden folgende relative Fehler abgeschätzt (vgl. Kessler, 2000): 

Flüssigkeitsbelastung: < 10 % 
F-Faktor: <5 %. 

dynamischer Hold-up: < 4 % 

Druckverlust: < 5 % 

Verweilzeitverhalten (cg): < 5 % 

Anhang E.4. Trennleistung Katapak-S 170.Y 

Für die Trennleistungsexperimente mit Katapak-S 170.Y ergaben sich (vgl. Moritz, 
1996b): 

F-Faktor: < 8 % 

Druckverlust: < 11 % 

NTSM: <2 %
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Anhang E.5. Reaktionskinetik und Reaktivdestillation Katapak-S 170.Y 

Für die Reaktivdestillationskolonne im semi-industriellen Massstab wurden folgende 
relative Fehlerwerte abgeschätzt: 

Massenströme: <2 % 

Kühlwasserstrom: < 2 % 

Kühlwassertemperaturen: < 0.2 % 

F-Faktor: < 8 % 

Temperaturen: < 0.3 °C 
Druck: <0.1 % 

Druckverlust: < 0.1 % 

Konzentrationen (GC): <4 % 

Xx <6 %. 

Die relativen Fehler in den Gesamtmassenbilanzen um die Kolonne lagen in der 

Regel unter 2 %. Für jeden Versuch kann der Reaktionsumsatz über die Angaben zu 

den Molenströmen der einzelnen Komponenten berechnet werden. Die relativen 

Abweichungen der so ermittelten Umsätze lagen in den meisten Fällen deutlich unter 

5%.
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Anhang F: Auswertung Trennleistung 

Die Auswertung der Trennleistung erfolgte auf Grundlage der Fenske-Gleichun
g, die 

für den vorliegenden Fall hinreichend genaue Ergebnisse liefert (Fenske, 1932
). Die 

Trennleistung NTS (Number of Theoretical Stages) wird danach aus dem Quotienten 

der natürlichen Logarithmen des Trennfaktors q und der relativen Flüchtigkeit & 

erhalten: 

urg In@) GLEU 
ln((x) 

Der Trennfaktor q berechnet sich zu: 

X I L,.Kopf 

q - I E XLI..K;!;*I‘ 
Gl. F.'2 

X 1.L.Sumpf 

1- xl‚l.‚$mllpt' 

Mit x sind die Molanteile einer Komponente in der flüssigen Phase im Kopf oder im 

Sumpf der Kolonne bezeichnet. 

Die relative Flüchtigkeit a& ist für ideale Mischungen definiert als Verhältnis der 

Dampfdrücke p der reinen Komponenten. 

- Gl. F.-3 
P2 

Der Dampfdruck einer Komponente wird mit der Antoine-Gleichung berechnet 

[Onken und Arlt, 1990]: 

p M B 
log“"[ÄPa] =A +a7 Gl. F.-4 

O, e 

Die Antoine-Parameter A, B und C des verwendeten Testsystems sind in Tabelle F.-1 
aufgelistet [Onken und Arlt, 1990]. 

Das verwendete Testsystem verhält sich nahezu ideal, die relative Flüchtigkeit « ist 
im untersuchten Konzentrationsbereich annähernd konstant (DDBST, 1999). Die 
Berücksichtigung der geringen Änderung von «& über die Höhe der Kolonne ist daher 
durch Mittelwertbildung hinreichend (Fenske, 1932; Douglas, 1978):
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0= 0, O3 O Gl. F5 

Dabei ist &; die relative Flüchtigkeit für die theoretische Trennstufe i der n vorhande- 
nen Trennstufen, Folgender Mittelwert wird bei der vorliegenden Berechnung 
verwendet: 

E GLF6 

Dabei werden die gemessenen Temperaturen im Kopf und im Sumpf der Kolonne 
sowie das arithmetische Mittel hiervon berücksichtigt. 

Werden die so ermittelten theoretischen Trennstufen auf die Länge der Packung 
bezogen, so resultieren die NTSM (Number of Theoretical Stages per Meter). 

NTS 

Packung 

NTSM = Gl E=7 

Die Gasbelastung wird indirekt aus dem am Kondensator abgeführten Wärmestrom 

unter Verwendung der Verdampfungsenthapie der Mischung berechnet. Der 

abgeführte Wärmestrom wird aus einer Messung des Volumenstroms und der Tempe- 

raturdifferenz auf der Kühlwasserseite ermittelt. 

QKW =Vew e C AT Gl. F.-8 

Darin ist ATxw die Differenz aus der Kühlwasser Austritts- und Eintrittstfampera.tur 

und V, der Kühlwasservolumenstrom, Die Dichte des Kühlwasser u1_1d die spezifi- 

sche Wärmekapazität werden in Abhängigkeit von der Temperatur bestimmt. 

Die Verdampfungsenthalpie des Gemisches wird unter Vernachlässigung der 

Exzessenthalpie berechnet: 

Ah, = Yw;-Ah,; Gl. F.-9 

w; sind die Massenanteile der Komponenten, Ah,; die temperaturabhängigen 

Verdampfungsenthalpien der reinen Stoffe. 

Die Reinstoffenthalpien werden nach Onken und Arlt (1990) berechnet (Zahlenwerte 

siehe Tabelle F.-1): 

Gl. F.-10 Ah= RAn
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Für die Gasbelastung folgt schliesslich 

_ Viw . Prw Cpxw - ATrw GLEA 
Ah, 

G 

Die spezifische Gasbelastung (in [kg/m? h]) ist auf den Kolonnenquerschnitt bezogen: 

G A GLEA12 

Damit folgt für den F-Faktor: 

F& GlLE-13 I 

Die temperatur- und konzentrationsabhängige Gasdichte wird mittels der idealen 

Gasgleichung aus der Kopftemperatur und -konzentration berechnet. 

Die verwendeten Stoffdaten zur Berechnung der Trennleistung NTSM sind in Tabelle 

F.-1 aufgelistet. 

Tabelle F.-1: Stoffdaten für die Berechnung der Trennleistung (Onken und Arlt, 
1990) AA 

Chlorbenzol | Ethylbenzol 
A 7.040849 | 7.063282 
B -1391.262 _ | -1412.676 
© ET 

h, [J/kg] | _ 36850.3 45830.3 
T. [K] 359.2 343.95 

__n ] 0.40054 ] 0.37403 ] 
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Anhang G. Ergebnisse Modellierung 

] In den Anhängen G.1. - G.3. werden die Ergebnisse der im Rahmen der vorliegenden 
|  Arbeit durchgeführten Korrelationen verschiedener Grössen zusammengefasst. 

Anhang G.1. Hold-up / Druckverlust 

Tabelle G.1.-1: Ergebnisse der Parameteranpassung für den Hold-up und Druck- 
verlust von Katapak-S, Region I 

Katapak-S Labor EKat:auga k-S 170.Y 

21096.814 

C3 -] -449.627 __ -534.748 
Tabelle G.1.-2: Ergebnisse der Parameteranpassung für den Hold-up und Druck- 

verlust von Katapak-S, Region IT 

Z [Pa/m] 

522.75 _ 294.47 
847.71 542.62) _ 301.87 

3058.28 582.24| _ 307.61 
; 2973.99 $92.11| _ 302.46 
; 3999.90 582.52| _ 281.26 

569.15 _ 256.88 7147.25 
8207.16 601.66| _ 261.03 

14047.12 602.96| _ 248.94 

21724.96 584.01 226.81 

Tabelle wird auf der nächsten Seite fortgesetzt. 
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PE# *] _ Farameter 

Wı [m’/m?h] _ |X [Pa s/m*] | Y [Pa s/m?] | Z [Pa/m] 
Katapak-S 170.Y 

24 69.38 205.98)_ 326.37 

4.9 97.45 196.87 291.87 

73 236.69 178.84| _ 243.59 

110 316.36 188.74| 228.22 

14.7 1076.58 184.73 200.26 

19,6 1351.70 180.12 173.57 

30.6 2456.48 180.28 149,51 

Anhang G2. Verweilzeitverhalten 

Das Verweilzeitverhalten von Katapak-S wird mit folgenden Korrelationen beschrie- 
ben: 

Katapak-S Laborpackung (Götze, 1998): 

3 2 

Bo—0.0426-[;;-%) —3.02-[—%] +46.31 [„/Lh] Gl. G.2.-1 
m /m m /m” 

C */m’h =0.983- A s © W. GLG22 

n=1 Gl. G.2.-3 

Katapak-S 170.Y: 

4 3 1 

Bo=—0.072-[_;‘”+] +3_52.[L Ea 
m' /m’h m’ /m‘h m’ /m’h 
W Gl. G.2.-4 

+332.7 [—'] +45.06 
m’ /m’h
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@=«5.4.|0*-[—W' ]+3.940‘-(—_-_W[ ] 
m m’ /m’h */m°h 

w a Gl. G.2.-5 
—5610° -| —— | +4.45-107 .| —— [m.‚m.h] mCF +0.848 

n=1 Gl. G.2.-6 

Die Ergebnisse der Parameteranpassung für Katapak-S 170.Y sind in Tabelle G.2.-1 
dokumentiert. 

Tabelle G.2.-1: Ergebnisse der Parameteranpassung für das Verweilzeitverhalten 

Bn von Katapak-S 170.Y; Messstrecke 3.13 m 

W [m“m’h]| _ oo [tIs1[Bo| &@ | 
2.4/ 0.0112| 396.9| 468| 0.9293 
2.4| 0.0125| 391.2| 490| 0.9241' 
2.4| 0.0120| 397.1| 434| 0.9266| 
4.9|_0.0058| 249.5| 558 0.9651| 
4.9| 0.0066| 249.8| 542 0.9617J 
4.9 0.0057| 249.9| 607| 0.9635 
7.3| 0.0062| 191.7| 454| 0.9716| 
7.3| 0.0061| 191.4| 472 0.9706) 
7.3| 0.0068| 193.1| 420l 0.975 
9.8' 0.0100| 152.0| 264| 0.9693 
9.8| 0.0081| 152.6| 326| 0.9716 
9.8| 0.0088| 155.0| 289| 0.9693 

12.2| 0.0157| 128.0| 162| 0.9684| 
12.2/ 0.0140| 128.5| 179| 0.9664 
12.2| 0.0146/ 131.7 161| 0.9632 
14.7' 0.0174| 109.8 140| 0.964 
14.7| 0.0183' 110.0) 141 0.9648 
14.7/ 0.0208| 115.6 109| 0.9586 
17.1| 0.0219| 96.9| 109| 0.9577 
17.1' 0.0208 95.0| 113} 0.9641 
19.3[ 0.0291| 83.1| 81| 0.9593 
19.3| 0.0291| 83.1) 81| 0.9566 

Anhang G.3. Reaktivdestillation 

Nach Abstimmung sämtlicher Eingabedaten wurden Simulationen 
mit dem Modell 

RadFrac des Prozesssimulators Aspen Plus® der Firma Aspen Technology Inc. 
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(Aspen, 1999a) und dem Modell COLUMN des Prozesssimulators PRO/11 der Firma 

Simulation Sciences Inc (PRO/IL _ 1999) am Beispiel des Versuches 4 durchgeführt 

(siehe Abbildung G.3.-1). 
117 z TI I 

24 ® Experiment M Modell 1 PROA 
3 + — Modell 1 PROAI O Modell 1 Aspen Plus 

47 *- Modell TASpeir Pias #Modell 2 PROM — || 
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Abbildung G.3.-1: Vergleich Aspen Plus®/PRO/II Versuch 4 

Sowohl für das Modell 1 als auch für das Modell 2 stimmen die Ergebnisse der 
Simulationen beider Prozesssimulationsprogramme weitgehend miteinander überein.
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