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RL Riicklauf

RR Rohrreaktor

TBR Rieselbettreaktor (Trickle-Bed Reactor)

W Wasser

VLE Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewicht (Vapor-Liquid Equilibrium)

N Verstarkungsteil
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Abstract

Reactive distillation, the integration of reaction and distillation within one shell, is a
fascinating and promising process as has been demonstrated in a variety of successful
applications. Compared with the conventional process of carrying out reaction and sepa-
ration sequentially, the in-situ removal of products formed in the reaction zone of a
reactive distillation column can favorably influence conversion and selectivity, especially
of equilibrium reactions. Together with a significantly reduced effort in the separation
train, this can result in major energy as well as capital cost savings. However, there are
feasibility constraints resulting both from thermodynamics and chemistry. In addition,
the process intensification leads to higher complexity and thus the need for research
in terms of model predictiveness and scale-up procedure. This holds especially true for
the case of heterogeneously catalyzed reactive distillation with its complex interaction

between vapor, liquid and immobilized solid catalyst phase.

Within the European Union project ,, [ntelligent Column Internals (INTINT)* research
was carried out to study reactive separation processes, with a special focus on fluid
dynamics and internals design. Five systems were examined with experiments from
laboratory to industrial scale in combination with modeling, simulation and validation
of the simulation tools. The esterification of 1-hexanol with acetic acid to form n-hexyl
acetate and water, catalyzed by the ion exchange resin Amberlyte CSP2, with potential
formation of by-products hexene and dihexyl ether, was chosen in the INTINT project
ta represent heterogeneously catalyzed reactive distillation and is the basis of this work.

This work comprehensively reports on both experiments and simulation. The experimen-
tal part includes reactive distillation experiments in two scales as well as the set-up of
a large, carefully evaluated data-base for describing chemical reaction and phase equili-
bria. The simulations are based on the equilibrium-stage approach and, for comparison, a
rate-based model is also used. The bridge between experiments and simulation is a detai-
led analysis of transferability of reaction kinetics from its determination in a laboratory
.rea.ctor to its application in a reactive distillation column. In this context experiments
in a trickle-bed reactor serve to analyze the influence of fluid dyna,mics.? Finally, this
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work summarizes the state-of-the-art of design and scale-up of heterogeneously catalyzed
reactive distillation.

The reactive distillation experiments in laboratory scale (column diameter 55 mm; car-
ried out at BASF AG, Ludwigshafen) and pilot scale (column diameter 162 mm; carried
out at Sulzer Chemtech Ltd., Winterthur, Switzerland) form one of the biggest data-
bases on reactive distillation. In total the data-base consists of 32 laboratory-scale and
12 pilot-scale experiments. Catalytic internals examined are Katapak-S and Multipak-IT
in laboratory scale and Katapak-S 250.Y and 500.Y in pilot scale. Besides different
process configurations (feed location, operation with and without pre-reactor, rectifying
section and aqueous reflux), all relevant process parameters (heat duty, aqueous and
organic reflux ratio, fluid dynamic load, molar ratio of reactants and pressure) were
studied. Conversion was typically about 80 to 90 %, exceeding the equilibrium conver-
sion of 66 % (reactor with stoichiometric feed, no recycle) significantly. Formation of
hexene and dihexyl ether virtually did not occur in laboratory scale whereas in pilot
scale selectivities of up to 13% were observed. The evaluation of reproductions, mass
balances and component formation rates shows the quality of the experiments, making
them a suitable standard of comparison for the simulation.

Meaningful simulation requires a high-quality data-base. A comprehensive literature
research revealed large gaps concerning reaction information as well as vapor-liquid and
liquid-liquid equilibrium in the hexyl acetate system. These gaps were closed in this
work. Vapor-liquid equilibria were studied in isobaric and isothermal experiments for
the binary systems acetic acid + 1-hexanol, acetic acid + n-hexyl acetate and 1-hexanol
+ n-hexyl acetate at pressures between 30 and 90kPa, corresponding to temperatu-
res between 355 and 440 K. Liquid-liquid equilibria were studied in the systems water
+ 1-hexanol, water + n-hexyl acetate, water + acetic acid + 1-hexanol and water +
acetic acid + n-hexyl acetate at temperatures between 280 and 355 K. Based on that
data plus literature data, two parameter sets for the NRTL-model were determined, one
for the description of vapor-liquid and one for liquid-liquid equilibria. Vapor-liquid and
liquid-liquid equilibrium experiments in the quaternary system water + acetic acid +
I-hexanol + n-hexyl acetate were carried out and used for testing the models, confir-
ming their reliability. Concerning the chemical reaction data, 40 heterogeneously cata-
lyzed reaction kinetic experiments (main and side reactions) in a plug flow reactor
covered the temperature range from 60 to 130°C and the composition space relevant
for reactive distillation. Chemical equilibrium was examined in the same concentration
range with 90 experiments between 80 and 120 °C. Auto-catalyzed reaction kinetics was
shown to be negligible with experiments between 25 and 120°C. Based on the expe-
rimental results, a thermodynamically consistent, activity-based reaction model was

developed. Two model types were tested: a pseudo-homogeneous and an adsorption-
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based model, for which the adsorption constants were determined from independent

immersion-type adsorption experiments carried out in the present work. Despite its

simplicity, the pseudo-homogeneous model gives bet
further use. The unsatisfactory results of the adsorption-based model are presumably
due to the incapability of the immersion-type adsorption experiments to describe the
local composition in the catalysts macropores, where reaction takes place mainly.

ter results and is recommended for

Simulation of the laboratory-scale reactive distillation experiments with the equilibrium-
stage model shows that the additional assumption of chemical equilibrium on each stage
is not valid. Taking the reaction kinetics into account yields better but still not satisfac-
tory results. By using a transfer factor in the reaction kinetic equation, good description
of the experimental data is achieved. The transfer factor determined individually for each
laboratory-scale experiment is about 0,29 with a standard deviation over all experiments
of only 6%. This means, that with a simple, virtually constant factor, the transfer of
the reaction kinetic from its determination to its application in reactive distillation can

be achieved.

The physico-chemical interpretation of the transfer factor reveals influence from two
effects. Firstly, there is the impact of fluid dyamics on the reaction behavior of a reaction
apparatus equipped with catalytic internals. This was examined with fluid dynamic and
reaction experiments in a trickle-bed reactor. This type of reactor is characterized by its
fluid dynamic similarity concerning the liquid flow through the catalyst-filled internals
compared with reactive distillation. Evaluation of these experiments with the loadpoint
concept in combination with a segment-model shows that about half of the transfer
factor can be assigned to the influence of bypass-flow and non-ideal catalyst utilization.
Besides fluid dynamics, the reaction conditions have an influence. The reaction in the
reactive distillation column takes place under boiling conditions, which is in contrast
to the conditions present in the laboratory reactor for determination of the reaction
kinetics. Partial evaporation of the lightest boiling water in the catalyst pores could
lead to a significant drop of the reaction rate.

In order to assess the modeling depth required for heterogeneously catalyzed reactive
distillation, both the equilibrium-stage and the rate-based model were employed. Simu-
lations with the latter model were carried out at the University of Dortmund, where
the rate-based simulator PROFILER was developed. The simulation results c;f both
molde.ls agree quantitatively, independently yielding virtually identical transfer factors.
'I:hls indicates that the modeling depth of the simpler equilibrium-stage model is suffi-
cient. In addition, in terms of interpretation of the transfer factor, it can be concluded
that the way of modeling vapor-liquid mass transport does not cause the transfer factor,

supporting the statement that the tr = TR
ey ansfer of the reaction kinetics is the crucial step
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Mastering the scale-up is an important issue concerning the successful application of the
investigated process. The fully predictive simulation of the pilot-scale experiments, using
only the transfer factor information solely determined from the laboratory-scale expe-
riments, gives very good results. The concentration and temperature profiles along the
column are in excellent match, the conversion is underestimated by only 2% (relative)
and even the change of the catalytic internal is described correctly. However, the size of
the reactive column section together with the parameter operation range examined, lead
to limited sensitivity of the simulation towards reaction kinetics in this work. Therefore,
a final evaluation of the scale-up procedure — that is, determination of reaction-kinetic
transfer factor in laboratory-scale experiments, safe and successful application in pilot-
scale - is not possible at this stage. What can be said is that ample dimensioned reactive
distillation processes can safely be simulated predictively. This result is supported by a
literature study on the basis of a dimensionless number developed in this work, which
can be interpreted as the ratio of real installed catalyst mass to that of an idealized

process giving the same conversion.

Large reaction zones can facilitate unwanted by-product formation - as in the case of
this work, the formation of hexene. Simulations with preliminary side-reaction kinetics
give promising results. They allow the conclusion that this problem can be handled at
process development stage with reasonable effort for determination of the side-reaction
kinetics. More detailed investigations concerning this subject are currently going on
at the Institute of Thermodynamics and Thermal Process Engineering, University of

Stuttgart, using the butyl acetate esterification as a test system.

This work comprehensively analyses the factors influencing beterogeneously catalyzed
reactive distillation. The comparison between simulations of different modeling depths
and reactive distillation experiments, in combination with insight from special trickle-
bed reactor experiments, indicates clearly that the transfer of reaction kinetics is the
key to successful reactive distillation process design and scale-up. This work provides

the methods and experience needed for this.
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1 Einleitung

Der klassische Produktionsprozess in der chemischen Industrie besteht aus einer
Verschaltung von Unit-Operations zur Durchfithrung von Reaktion und Stofftrennung.
Ausgangspunkt ist der Reaktor, in dem die Einsatzstoffe zu den Produkten umgesetzt
werden. Nachfolgend wird der Reaktoraustrag aufgrund meist unvollstindiger Umse-
tzung der Edukte und auftretender Nebenreaktionen aufgearbeitet, um die Produkte zu
gewinnen, Edukte zuriickzufithren und Nebenkomponenten auszuschleusen. Der Vorteil
dieser sequenziellen Prozessfithrung legt in der guten Beherrschbarkeit der einzelnen,
klar definierten Unit-Operations und der grofen Freiheit bei der Wahl der Prozesspa-
rameter. Andererseits kann der Aufwand fiir die Reaktion und Stofftrennung, abhingig
von den chemischen und thermodynamischen Eigenschaften des Stoffsystems, sehr hoch
sein. Der geschickte Einsatz hybrider Prozesse, die Reaktion und Stofftrennung in einem

Apparat vereinen, kann diese Probleme reduzieren oder gar eliminieren.

Beispiele reaktiver Trennprozesse sind vielfiltig [70, 95|. Zu ihnen gehdren groke, tech-
nisch etablierte Prozesse wie die Reaktivdestillation [34, 164], die Reaktivabsorption
[119], Reaktivextraktion [27, 140] oder die Reaktivkristallisation [12, 150]. Weiterhin
werden auch die Reaktivadsorption [29, 106] und die Reaktivpervaporation [184] in
der Literatur diskutiert. Allen diesen Prozessen ist es gemein, dass durch die in-situ
Abtrennung von Produkten die Reaktion vorteilhaft beeinflusst wird. Zusammen mit
weiteren stoffsystemspezifischen Vorteilen kann dies zu grofen Einsparungen bei den
Investitions- und Energickosten fiihren. Andererseits werden diese Vorteile durch eine
erheblich gestiegene Komplexitit erkauft.

Die Reaktivdestillation ist ein seit den zwanziger Jahren bekanntes Verfahren [83], wel-
ches seit etwa 1970 in der Literatur breiter diskutiert wird. Eine héufig zitierte Erfolgs-
geschichte fiir die Anwendung der Reaktivdestillation ist die Produktion von Methylace-
tat, bei der im Vergleich zum konventionellen Verfahren durch den Einsatz der Reaktiv-
destillation sechs Trennkolonnen eingespart werden konnten |9]. Ein weiteres wichtiges
Beispiel ist die Produktion von Benzinzusatzstoffen wie MTBE und TAME in Reaktiv-
destillationskolonnen [155, 164]. Speziell die homogen katalysierte Variante der Reak-
tivdestillation, also unter Einsatz eines fliissigen Katalysators, hat sich mittlererweile
in der Industrie als Verfahrensoption etabliert. Dagegen hat die heterogen mittels eines
festen Katalysators durchgefithrte Reaktivdestillation noch keine all zu breite Nutzung
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erfahren, obwohl diese Verfahrensvariante zusitzliche Vorteile, wie die Eliminierung von

Korrosionsproblemen und die Vermeidung einer extra Katalysatorabtrennung bietet. Als

Hemmnisse sind hier insbesondere die fehlende Erfahrung und die damit verbundene

Unsicherheit genauso wie die Schwierigkeiten beim Scale-up infolge komplexer Fluid-
dynamik zu nennen [10, 104].

Das EU-Projekt INTINT' (Akronym fiir Intelligent Column Internals for Reactive
Separations) widmete sich von 2000 bis 2003 der Untersuchung reaktiver Trennproze-
sse anhand von fiinf Testsystemen. Ein Schwerpunkt lag dabei auf dem Verstindnis der
Fluiddynamik und damit der Gestaltung der reaktiven Packungen. Dariiber hinaus wur-
den weitreichende Arbeiten zur Stoffdatenbasis und zahlreiche Reaktivdestillationsexpe-
rimente vom Labor- bis zum industriellen Magstab durchgefiihrt. Abgerundet wurde das
Projekt durch die Modellierung der verschiedenen Prozesse, deren Umsetzung in elnem
Simulationswerkzeug und schlieflich die Prozessvalidierung. Eines der fiinf gewahlten
Testsysteme war die Veresterung von 1-Hexanol mit Essigsiure zu n-Hexylacetat und
Wasser mittels heterogen katalytischer Reaktivdestillation. Dieses System ist der Gegen-
stand der vorliegenden Arbeit.

In dieser Arbeit erfolgt eine umfassende Betrachtung der heterogen katalysierten Reak-
tivdestillation am Beispiel der Hexylacetat-Synthese. Diese reicht von der Bereitste-
llung einer vollstéindigen und validierten thermodynamisch-chemischen Stoffdatenba-
sis iiber die Modellierung der Reaktivdestillation mit dem Gleichgewichtsstufen- und
dem so genannten rate-based Modell bis hin zur Prozesssimulation. Zur Validierung
der Simulation und um grundlegendes Prozessverstindnis zu sammeln wurde eine der
grokten Datenbasen an Reaktivdestillationsexperimenten, die es in der offenen Literatur
gibt, aufgebaut und zur Verfiigung gestellt. Die durchgefiihrten Experimente im Labor-
und Pilotmagstab erlauben die Diskussion des Scale-ups sowie die Untersuchung der
Beherrschbarkeit von Nebenreaktionen. Damit deckt diese Arbeit viele offene Fragen
ab, die zum Beispiel in den Ubersichtsbeitrigen von Malone und Doherty [104] und
Taylor und Krishna [173] gestellt werden.

Zum Aufbau der thermodynamisch-chemischen Stoffdatenbasis wurden Literaturda-
ten sorgfilltig gepriift und umfangreiche eigene experimentelle Untersuchungen von
Dampf-Fliissigkeit- und Fliissig-Fliissig-Gleichgewichten, der Reaktionskinetik und des
Reaktionsgleichgewichts durchgefiihrt. Dabei wurde besondere Aufmerksamkeit darauf
gelegt, dass der abgedeckte Parameterbereich dem entspricht, der fiir die Reaktivde-

st.ﬂlamon ch’l.ltlg ist. Dariiber hinaus wurden Sensitivititsstudien eingesetzt, um den
Einfluss der einzelnen Stoffdaten zeigen.

e e et B e S )
1Das INTINT-Pro 3
as INT-Projekt (Projekt No. GRD1-CT1999-10596) war Teil des fiinften Rahmenprogramms

der Europiischen Gemeinschaft i 2
monstration (1998-2002). im Bereich der Forschung, technologischen Entwicklung und De-
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In Zusammenhang mit der Scale-up-Thematik ist die Fluiddynamik der zentrale Aspekt,
denn sie bestimmt, wie gut der in den reaktiven Packungen immobilisierte Katalysator
ausgeniitzt wird und welcher Anteil der Fliissigkeit im Bypass am Katalysator vor-
bei fliekt. Um diesen Einfluss auf das Reaktionsverhalten zu quantifizieren, wurden in
dieser Arbeit spezielle Messungen an einem Rieselbettreaktor durchgefiihrt, der mit
Reaktivdestillationspackungen bestiickt war. Dariiber hinaus wurden fluiddynamische
Experimente durchgefithrt und ein fluiddynamisches Modell entwickelt, mit dem Ziel
des tieferen Verstiindnisses der Fluiddynamik in heterogen katalysierten Reaktivdestilla-
tionsprozessen.

Der Vergleich zwischen Simulation und Reaktivdestillationsexperimenten, in Kombina-
tion mit den Erkenntnissen aus den Rieselbettreaktorexperimenten und der Beurteilung
der verschiedenen Modellierungstiefen der Reaktivdestillations, erlaubt eine eingehende
und offene Diskussion des aktuellen Stands der pridiktiven Prozessbeherrschung. In der
Konsequenz zeigt die vorliegende Arbeit einen Weg zur verlésslichen Simulation und zur
Beherrschung der Reaktivdestillation vom Labor- bis zum industriellen Mafstab auf.
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2 Grundlagen

In diesem Kapitel wird zuniichst auf die Grundlagen der heterogen katalysierten Reak-
tivdestillation eingegangen und das gewiihlte Testsystem, die Hexylacetat-Synthese, vor-
gestellt. Dariiber hinaus werden die grundlegenden Ansiitze skizziert, die fiir eine erfolg-
reiche Simulation des untersuchten Prozesses und die Identifikation der wichtigsten Ein-
flussfaktoren wichtig sind. Zwei Ansatzpunkte stehen im Vordergrund, némlich die Stoff-
datenbasis und die Ubertragung der Reaktionskinetik von Laborexperimenten auf den
Reaktivdestillationsprozess. Die hierzu fiir die Beschreibung der Stoffdaten und Prozesse

benétigsten Modelle werden bereitgestellt.

2.1 Einfiihrung Reaktivdestillation

Reaktivdestillation bedeutet die simultane Durchfilhrung von Reaktion und destillati-
ver Stofftrennung in einem Apparat. Unter Ausnutzung der Volatilitiit der einzelnen
Komponenten kimnen so die entstehenden Produkte kontinuierlich aus der Reaktionszo-
ne abgezogen werden, wihrend andererseits die Edukte gezielt dort angereichert werden
konnen. Dies fiihrt zu hohen Reaktionsraten, einer vorteilhaften Beeinflussung des Reak-
tionsgleichgewichts gemif des Prinzips von Le Chatelier und somit zur Erhéhung des
Umsatzes. Das gleiche Prinzip erméglicht es in vielen Fillen, in einem Stoffsystem mit
Folge- und Parallelreaktion, diese Nebenreaktionen gezielt zu unterbinden und damit
eine hohe Selektivitit zu erzielen [36, 72, 74, 164]. Ein weiterer Vorteil liegt in der
Méglichkeit Destillationsgrenzen zu iiberwinden, indem azeotropbildende Komponenten
abreagiert oder in-situ extrahiert werden [14]. All diese Effekte reduzieren den nach
df:m Reak.tionsapparat notwendigen Aufwand fiir die Stofftrennung und damit sowohl
s i e e e S
S itin s e, Gt tisarestan ;a;) Icr Proz-essswherhe.xt durch die VEI‘IIlel.dlll'lg

e Integration der bei exothermen Reakiionen

"elw?rdenden Reaktionswiirme, welche durch Verdampfung abgefiihrt und damit direkt
fiir die Stofftrennung genutzt wird [34].

Die erf ic

un:er; (fjfgexd\; Anwendung der Reaktivdestillation ist strengen Randbedingungen
en. oy s
n. Wesentlich fiir die sinnvolle Anwendung der Reaktivdestillation sind glei-
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chermafen eine geeignete relative Fliichtigkeit der Systemkomponenten und die wirt-
schaftliche Durchfiihrbarkeit von Reaktion und Stofftrennung unter gleichen Beding-
ungen. Dadurch, dass beide Operationen in einem Apparat simultan stattfinden, mii-
ssen zum Beispiel die Prozesstemperatur, der Druck, die installierbare Katalysatormenge
beziehungsweise der Holdup und die realisierbare Stoffaustauschfliche fiir beide Aufga-
ben akzeptabel sein. Neben diesen Randbedingungen, die iiber die wirtschaftliche An-
wendbarkeit der Reaktivdestillation fiir ein gegebenes Stoffsystem entscheiden, ist es
offensichtlich, dass eine Erhhung der Integrationsdichte zu einem deutlich komplexeren
Prozess fithrt [173]. Daraus konnen Probleme bei der Prozessbeherrschung — die Pro-
zessregelung im Allgemeinen und das Auftreten von multiplen stationdren Zustinden
im Besonderen seien hier als Beispiele angefiihrt [108, 168] —, bei der Simulation und
beim Scale-up resultieren [10, 104]. Zudem kinnen Nebenreaktionen, genauso wie sie
geschickt vermieden werden konnen, auch in unerwiinschtem Ausmaf auftreten [145].

Die dokumentierten Anfinge der Reaktivdestillation reichen iiber 80 Jahre zuriick ins
Jahr 1921, als Backhaus das erste Patent fiir die homogen katalysierte Veresterung an-
meldete [13]. Das schon 1932 folgende erste Review von Keyes zeigt das schnell steigen-
de Interesse an dieser Technologie [83]. In den folgenden Jahrzehnten fand die homogen
katalysierte Variante der Reaktivdestillation immer breitere Anwendung in der Industrie
[19, 23, 61, 102, 142] und feierte 1990 mit der Anwendung in der Methylacetatproduk-
tion ihren bis heute immer noch spektakulirsten Erfolg [9]. Uber die heterogen, also
unter Einbringung eines festen Katalysators durchgefiihrte Reaktivdestillation wurde
erst 1960 zum ersten Mal in einem Patent von Keller et al. berichtet [79]. Die Attrak-
tivitdit der heterogen im Vergleich zur homogen katalysierten Verfahrensvariante liegt
darin, dass durch die Mineralsdure verursachte Korrosionsprobleme eliminiert werden,
der Katalysatorabtrennungsschritt entfillt und das Problem der Produktzersetzung re-
duziert wird [146]. Aukerdem erlaubt ein fester Katalysator die exakte Definition der
Reaktionszone. Dass die heterogen katalysierte Reaktivdestillation erst vierzig Jahre
nach dem homogen katalysierten Prozess angewendet wurde, lag sowohl an der zuvor
notwendigen Katalysatorentwicklung (Sussman berichtet 1946 zum ersten Mal iiber den
Einsatz von Tonenaustauscherharzen als Katalysator [170]) als auch an der Notwen-
digkeit, technische Lisungen zur Katalysatorimmobilisierung zu finden. Einen grofen
Schritt stellten in diesem Zusammenhang die 1980 von Smith patentierten spiralméiRig
gewickelten Katalysator-Gewebetaschen dar [154]. Mit dem Einsatz dieser Packungen
kam es zur ersten grokindustriellen Anwendung der heterogen katalysierten Reaktiv-
destillation bei der Produktion von Methyl-tert-Butylether (MTBE) [155], der dann
weitere Anwendungen vor allem bei Veretherungen, Alkylierungen und Veresterungen
folgten |26, 91, 151]. Im Gegensatz zum homogen katalysierten Prozess hat die heterogen
katalysierte Variante jedoch trotz der genannten Vorteile noch nicht die wirklich breite
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Anwendung gefunden. Dies ist unter anderem zuriickzufilhren auf Griinde wie einge-

schrinkte Katalysatorlebensdauer, auf Unsicherheiten beim Scale-up, welche durch die

komplexe Fluiddynamik in Kolonnen mit katalysatorenthaltenden Packungen bedingt

sind, und letztendlich auf fehlende Erfahrung {10, 114},

Das Interesse von Industrie und akademischer Forschung an der Reaktivdestillation ist
grof, wie an der stindig wachsenden Zahl an Patenten und Verdffentlichungen im Zeit-
raum von 1970 bis 1999 gesehen werden kann (vgl. Ubersichtsbeitrag von Malone und
Doherty [104]). Beeindruckend ist, dass sich die Gesamtzah! an Verdffentlichungen in den
fiinf Jahren nach 1999 nochmals mehr als verdoppelt hat, mit immer noch ansteigender
Tendenz. Dementsprechend vielfiltig sind mittlererweile die Anwendungsbeispiele der
Reaktivdestillation, wie Tabelle 1 zeigt. Auberdem ist es bemerkenswert, dass der weit
iiberwiegende Teil der neueren Literatur sich nicht mehr mit der homogen, sondern mit
der heterogen katalysierten Reaktivdestillation beschaftigt. Dies ist offensichtlich darauf
zuriickzufiihren, dass bei letzterer Variante zum einen ein hohes wirtschaftliches Poten-
zial gegeben ist und zum anderen hier noch Forschungsbedarf besteht. Konsequent weiter
gedacht, muss dieser Forschungsbedarf durch die Einbringung des festen Katalysators

in den Prozess verursacht sein. Dem wird in dieser Arbeit nachgegangen.

Die Forschungstiitigkeiten im Bereich der Reaktivdestillation sind vielfiltig, wie in den
Ubersichtsbeitriigen von Malone und Doherty sowie von Taylor und Krishna beschrie-
ben [104, 173]. Wie schon in der Einleitung skizziert, sind viele der in diesen Reviews
angesprochenen offenen Fragen Gegenstand dieser Arbeit. Natiirlich gibt es zahlreiche
wichtige Forschungsthemen, die im Rahmen dieser Arbeit nicht behandelt oder nur
gestreift werden. Dazu zithlen unter anderem die allein auf grundlegenden thermodyna-
mischen und chemischen Stoffdateninformationen basierende Machbarkeitsanalyse und
der darauf folgende Schritt des konzeptuellen Designs. Weiterhin ist die rate-based Mo-
dellierung zwar Teil dieser Arbeit, doch liegt der Fokus auf der Anwendung in der Sinu-
lation und der Interpretation der Ergebnisse — die komplexen Aufgaben in Verbindung
mit ihrer Modellierung und Realisierung in einem Simulationswerkzeug werden nicht
betrachtet. Dies gilt genauso fiir die Bestimmung von Modellparametern der Reaktivde-
stillationspackungen: die Ergebnisse von HETS-, Stofftransport-, Hold-up-, Verweilzeit-
und Druckverlustmessungen werden — dort wo bendtigt — aus der Literatur iibernommen,
sind aber nicht im Detail Gegenstand dieser Arbeit. Auch grenzt sich diese Arbeit von
Ans‘;’:fze“ einer detaillierten Fluiddynamiksimulation ab und beschrinkt sich auf die Be-
ol e
T e S i :b rbeitsgebiete und .auch nur mit dem th?l

grenzung erfolgt, wird fiir einen allgemel-

nz;,d_ausfﬁhrllicheren Literaturiiberblick zum Thema Reaktivdestillation zum Beispiel
auf die Arbeiten von Noeres oder Steinigeweg verwiesen [117 158]
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Tabelle 1: Ubersicht iiber in der Literatur beschriebene Anwendungen der Reaktivde-

stillation.
Reaktionsklasse Beispiele
Veretherung und MTBE, heterogen [155, 167]
Etherspaltung TAME, heterogen [26, 90, 157]
ETBE, heterogen [175]
Veresterung und Methylacetat, heterogen [43, 69, 91, 134], homogen [9]
Esterhydrolyse Ethylacetat, heterogen [86], homogen [81]

Propylacetat, heterogen [16]

Butylacetat, heterogen [60, 159], homogen [61]
Hexylacetat, heterogen [144]
Dibutylphtalat, homogen [19]
Methyldecanoat, heterogen [160]
Umesterung Methyl-/Butylacetat, heterogen [161]
Methyl-/Isopropylmyristat, homogen [76]
Alkylierung von Olefinen Isooktan, heterogen [74]

und Aromaten Cumen, heterogen [151]

Ethylbenzol, heterogen [174]
Hydratisierung von Olefi- Ethylenglykol [30]

nen, Epoxiden / Dehydrati- | tert-Amylalkohol, heterogen [50]

sierung von Alkoholen tert-Butylalkohol, heterogen [8]

Polykondensation Nylon6,6 [55] i)
Aldol-Reaktion Diacetonalkohol, heterogen 73]

Dimerisierung Diisobuten, heterogen [157]

Isomerisierung Methylvinylcarbinylbromid/Crotylbromid [102]
Isomertrennung mit m-/p-Xylen, homogen [31, 138|

reaktivem Entrainer

2.2 Reaktionssystem der Hexylacetat-Synthese

Organische Ester sind mit weltweiten Produktionsraten im multimillionen Tonnen Mak-
stab pro Jahr von hoher konomischer Bedeutung und werden in weiten Bereichen, zum
Beispiel als Losungsmittel, Weichmacher, bei der Tensid- und Polyesterproduktion sowie
als Geschmacks- und Riechstoffe eingesetzt [2]. Dabei spielen die aus Karbonsduren und
Alkoholen gebildeten Ester, hier sind vor allem Ethyl- und Butylacetat zu nennen, als
Lésungsmittel zum Beispiel fiir Zellulosenitrat oder als Verdiinnungsmittel in Farben,

Lacken und Beschichtungen eine groke Rolle.

Im Rahmen des EU-Projekts INTINT [5] wurde die Hexylacetatbildung als Testsys-
tem fiir die heterogen katalysierte Reaktivdestillation gewéhlt. Dieses System bietet mit
seinen komplexen thermodynamischen Stoffeigenschaften und auftretenden Nebenreak-
tionen vieles, was in industriellen Reaktivdestillationsprozessen an Herausforderungen

gegeben ist. Hexylacetat ist ein naturidentischer Aromastoff mit siik-fruchtigem, bir-
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k und wird in Geschmackstoffkompositionen und

nenfihnlichem Geruch und Geschmac
ktion von weniger als 1000 Tonnen'

Parfums eingesetzt [78]. Mit einer Weltjahresprodu
ist seine Skonomische Bedeutung zwar gering, dach ist es auch gerade deswegen als Test-
system fiir die Untersuchung der Reaktivdestiliation innerhalb einer Kooperation von

zahlreichen Forschungseinrichtungen und Industrieunternehmen sehr gut geeignet.

2.2.1 Hauptreaktion

n-Hexylacetat (HexAc) wird in einer typischen gleichgewichtslimitierten Veresterungs-

reaktion aus 1-Hexanol (HexOH) und Essigsiure (AC) mit dem zusitzlichen Produkt
Wasser (W) gebildet?:

CH,COOH+ CgHOH = CHyCOOCsHig + HaO i
——— N e’ S————— N

Essigsaure (AC) 1 —Hexanol (HexOH) n—Hexylacetat (HexAc)  Wasser w)

Der vollstindig reversible Additions-Eliminierungs-Mechanismus ist siurekatalysiert,
wobei die nukleophile Addition des Alkohols an die protonierte Karbonsdure der ge-
schwindigkeitsbestimmende Schritt ist. Details zum Mechanismus sind zum Beispiel bei
Grob oder Vollhardt zu finden [53, 183]. Da die Autokatalyse durch die im System vor-
handene Essigsdure sehr langsam ist, wird die Reaktion typischerweise mittels starker
Mineralséuren (homogen) oder stark saurer Ionenaustauscherharze (heterogen) kataly-
siert. Im Fall der heterogenen Katalyse ist zu beachten, dass zusitzlich zu den eigent-
lichen Reaktionsschritten noch Adsorptions-, Desorptions- und Stofftransportschritte
kommen (siehe Abschnitt 2.4.3.2).

Tabelle 2 gibt einen Uberblick {iber Molmasse und Siedetemperatus der Reinstoffe des
Testsystems, an denen unter anderem die starke Verschiedenheit der Komponenten zu
erkennen ist. Weiterhin ist an den Siedetemperaturen zu sehen, dass das Stoffsystem gut
fiir einen Einsatz in der Reaktivdestillation geeignet ist, da die Reaktanden Essigsaure
und Hexanol Mittelsieder sind und daher die Produkte Hexylacetat und Wasser als
Schwerst- und Leichtestsieder destillativ gut aus einer Reaktionszone abgefiihrt werden
kénnen. Die grofe Siedetemperaturspanne zwischen den beiden Reaktanden ist aber
vom reaktionstechnischen Standpunkt fiir die Reaktivdestillation ein Nachteil.

::,)if the.rmodynamischen Eigenschaften dieses Stoffsystems sind durch starke Nichtidea-
I_lltat;en o der F.IUS'S'g'_uud Gasphase gepriigt. Wie Tabelle 3 zeigt, bilden Hexanol und
exylacetat bei niedrigem Druck ein homogenes Azeotrop und sowohl in den binéren

"Persinli it o :
ersénliche Kommunikation mit Dr. Hillers, Haarmann & Reimer GmbH, Holzminden, Deutschiand.

2Im fo]genden werden n-Hexyla.(:e at und 1-Hexanol der infachhe ber als Hexylacetat und Hexa:
1. ¥
an er E heit halber als
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Systemen Wasser + Hexanol und Wasser + Hexylacetat als auch im ternéiren System
Wasser + Hexanol + Hexylacetat treten Heteroazeotrope auf. Dariiber hinaus fiihrt die
Dimerisierung der Essigsdure in der Gasphase zu nichtidealem Verhalten.

Tabelle 2: Reinstoffeigenschaften der Komponenten im Veresterungssystem Wasser +
Essigsiure + Hexanol + Hexylacetat [127].

M; / (g/mol) | 2 / °C (101,3 kPa)
Wasser 18,02 100,0
Essigsiure 60,05 118,1
Hexanol 102,18 157,2
Hexylacetat 144,22 171,3

Tabelle 3: Azeotropdaten im Stoffsystem Wasser + Essigsiure + Hexanol + Hexylace-
tat (Ergebnis der Berechnung mit NRTL-Parametern dieser Arbeit, siehe
Abschnitt C.1).

Art des Azeotrops | p /kPa |t /°C z; / (mol/mol)
W | HexOH | HexAc
Homogen, binar* 30,0 1224 0,901 0,099
Heterogen, binér 101,3 97,6 | 0,916 0,084
101,3 98,0 |0,928 | 0,072 =
Heterogen, ternar 10153 97,4 | 0,909 | 0,035 0,056

* Das Bindrsystem Hexanol + Hexylacetat ist bei 101,3 kPa zeotrop.

2.2.2 Nebenreaktionen

Bei Veresterungsprozessen treten die Olefin- und die Etherbildung als typische Neben-
reaktionen auf [75, 144]; im Fall von Hexylacetat sind dies die Bildung von Hexen und
Dihexylether. Gemiik der Literatur [105, 183] wird Dihexylether durch Kondensations-
reaktion von zwei Hexanolmolekiilen gebildet (Reaktion (II)) und Hexen kann sowohl
durch Wasserabspaltung aus Hexanol (Reaktion (III)) als auch durch Spaltung von
Hexylacetat (Reaktion (IV)) gebildet werden. Experimente im Rahmen dieser Arbeit
zeigen, dass diese Nebenreaktionen bei typischen Reaktivdestillationsbedingungen, das
heikt bei Temperaturen bis 130 °C, nur unter saurer Katalyse ablaufen.
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H+
2 CgH;30H = CgHy130C¢H;5 + H20 (I1)
1—Hexanol (HexOH) Dihexylether (DHE) Wasser (W)
+
CsHi:0H 5 CH,CHCH:+ Hz0 ()
1—Hexanol (HexOH) 1—Hexen (HEN) Wasser (W)
HT
CH;CO0CgH,3; = C4HyeCHCH,+ CH3;COOH (IV)
—_———— —_— — ——
n—Hexylacetat (HexAc) 1—Hexen (HEN) Essigsiure (AC)

Eine wichtige Frage fiir die spidtere Modellierung ist die nach der Reversibilitit der
Nebenreaktionen. Da Literaturangaben hierzu fehlen, wurde dies mittels Langzeitex-
perimenten in Batch-Reaktoren im Rahmen der vorliegenden Arbeit untersucht. Dazu
wurden verschiedene Startgemische — bestehend entweder aus den Reinstoffen der lin-
ken Seite oder Mischungen aus den Komponenten der rechten Seite der einzelnen Reak-
tionsgleichungen (II) bis (IV) - als Einwaage vorgelegt und zusammen mit Katalysator
Amberlyst CSP2 (siche Abschnitt 2.2.3) bei 120 °C iiber Wochen untersucht. Dabei
zeigte sich zunichst, dass das Nebenreaktionssystem viel komplexer ist, als durch die
Reaktionsgleichungen (II)-(IV) beschrieben, wie auch Blagov et al, [21] am Beispiel der
Butylacetat-Veresterung detailliert diskutieren. So reagiert zum Beispiel 1-Hexen unter
Bildung zahlreicher Isomere (unter anderem 2-Hexen, 3-Hexen, 3-Methylen-Pentan;
siche Anhang A.2) praktisch vollstindig ab. Zudem bilden sich bei den langen Ver-
suchszeiten, der hohen Temperatur und Katalysatorkonzentration sehr viele unbekann-
te Komponenten — zum Beispiel wurden ausgehend von reinem Hexylacetat nach 700
Stunden bei 120 °C mehr als 50 Komponenten mit Flichenanteilen von jeweils iiber
0,01 gaschromatographisch registriert. Diese Komplexitiit des Nebenreaktionssystems
macht eine priizise Aussage beziiglich der Reversibilitit der Nebenreaktionen schwierig
und eine quantitative Aussage zu Gleichgewichtskonstanten unméglich. Verhiltnismibig
sicher scheint aufgrund der Versuchsergebnisse, dass die Nebenreaktion (III) irreversibel
ist. Dagegen gibt es starke Hinweise darauf, dass die Reaktionen (IT) und (IV) reversibel
sind, jedoch mit Gleichgewichtslagen weit auf der Seite der Nebenreaktionsprodukte.
Im F.all der Hexen-Bildung aus Reaktion (IV) deckt sich dies mit den Ergebnissen von
Sashihara und Syverson, die fiir den Fall der unkatalysierten Hexylacetatspaltung die

molanteilbasierte Gleichgewichtskonstante in der Grifenordnung von 102 bis 10* sché-
tzen [141],

Pie auftretende Nebenreaktionsproblematik ist nicht Kernthema dieser Arbeit. Daher
ist die vereinfachte Betrachtung des Reaktionssystems mit den Nebenreaktionen (1m)-
(Iv) fa.usreichend. Dabei werden die vier wichtigsten Hexen-Isomere (vgl. Anhang A.2)
gemeinsam als Hexen betrachtet und ausgewertet. Weiterhin folgt aus den qualitati-
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ven Aussagen zur Reversibilitit der Reaktionen und zur Gleichgewichtslage, dass diese
Nebenreaktionen praktisch als irreversibel betrachtet werden kénnen, solange nur ge-
ringe Nebenproduktkonzentrationen vorliegen und die Reaktionen somit weit von der
Gleichgewichtslage entfernt sind.

2.2.3 Katalysator

Die Hexylacetat-Veresterungsreaktion kann entweder homogen mittels starker anorga-
nischer Sduren oder heterogen unter Verwendung stark saurer Ionaustauscherharze ka-
talysiert werden. Der Einsatz dieser Ionentauscherharze als fester Katalysator wurde
erstmals 1946 von Sussman [170] berichtet. Seitdem wird diese Art von Katalysator
in der industriellen Produktion sehr breit eingesetzt, vor allem bei Veresterungen und

Veretherungen [4].

Giingige als Katalysator eingesetzte stark saure Ionenaustauscherharze sind zum Beispiel
Amberlyst®! und Lewatit®2. Die Katalysatorgrundstruktur bilden Polystyrolketten, die
mittels Divinylbenzolmolekiilen quervernetzt sind. Der Quervernetzungsgrad entschei-
det sowohl iiber die mechanische Stabilitat der sich bildenden Polymerkiigelchen als auch
iiber die Grioke der Mikroporen. Erfolgt die Polymerisation in Anwesenheit eines iner-
ten Losungsmittels, so entstehen makropordse Harzkiigelchen mit schwamméhnlicher
Struktur. Diese bestehen aus Konglomeraten von gelartigen, mikroporésen Mikroku-
geln, zwischen denen Makroporen vorhanden sind. Nach der Polymerisation folgt die
Funktionalisierung des Harzes, d.h. die funktionellen Sauregruppen werden in der Poly-
mermatrix verankert. Die katalytische Funktion des Ionenaustauscherharzes ergibt sich
aus der Kombination von Makroporengrife fiir den Zu- und Abtransport von Reaktan-
den und der inneren Oberfliche in Verbindung mit der Anzahl der katalytisch aktiven
Zentren [4]. Dabei sind vor allem die funktionellen Gruppen an den Oberflichen der
Makroporen und in makroporennahen Mikroporen fiir die Reaktion relevant [4, 21].

In dieser Arbeit wird das hochgradig quervernetzte, makroporose lIonenaustauscherharz
Amberlyst CSP2 eingesetzt, welches iiber stark saure Sulfonsiuregruppen und Proto-
nen als Gegenionen verfiigt. Bei der Katalysatorauswahl wurde sichergestellt, dass dieses
Ionenaustauscherharz die gewiinschte katalytische Wirkung hat, jedoch war ein umfang-
reiches Katalysator-Screening nicht Gegenstand dieser Arbeit. Die wichtigsten Katalysa-
torkennzahlen sind in Tabelle 4 zusammengefasst. Neben der eigentlichen Katalysator-
funktion war die Grike der Katalysatorkiigelchen von etwa 1 mm ein Auswahlkriterium,
denn die Maschenweite der zur Katalysatorimmobilisierung eingesetzten Packungen be-
trigt etwa 0,5 mm (sieche Abschnitt 2.3.1). Die Bestimmung der Konzentration der kata-

'Rohm and Haas Company, Paris Cedex, Frankreich.
“Bayer AG, Leverkusen, Deutschland.
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lytisch aktiven Zentren, der so genannten Kapazitit ol i wurde gemi DIN 54403 [6]
durchgefiihrt und ergibt fiir verschiedene neue Katalysatorchargen den in Tabelle 4 an-
gegebenen Bereich. Es ist anzumerken, dass die Kapazitit zwar eine wichtige Grike zur
Charakterisierung der Katalysatorfunktion ist, sie ist jedoch kein absolutes Mak dafiir.
Zum Beispiel bewirkt ein Verlust von 10% aktiver Zentren einen iiberproportionalen
Riickgang der Reaktionsleistung, wenn dieser Verlust nur die Zentren in makroporenna-

hen Bereichen betrifft, die aber fiir die Reaktion besonders relevant sind [4].

Tabelle 4: Kenndaten des stark sauren Ionenaustauscherharzes Amberlyst CSP2 (aus
Produktdatenblatt (), von Mazotti et al. (*) [107], von Moritz (*) [109] oder
Messungen dieser Arbeit (*)).

C‘E:t,tr/(mm(’lﬂ‘*/gl(at,tr) 4?4 B 4’7*
diat,w / mMm 0,8-1,0 |
dp / nm 247
Aspez,}(at,tr / (1n2/gl(al.,tr) 50?
pi’(at,tr / (gKat,tr/leat-Schiiltung,tr) 0,60*,1
pl’olymer / (gKat,tr/Ianolymer) 1141t

£P Kat,tr / (mEPorenvolumen/gKal.,lr) W
5[%,1{3; / (lewischenraum/mIKat—Schﬁttung) 0,36°

Wie anhand der Quellungsdaten in Tabelle 5 zu sehen, quillt das Polymer in Fliissig-
keiten sehr stark im Vergleich zum Trockenvolumen, und das Ausma$ der Quellung ist
komponentenspezifisch. Die Quellung ist sehr wichtig, da sie die Porengrife beeinflusst
und damit den diffusiven Stofftransport der Reaktanden zu den katalytisch aktiven
Stellen und den Abtransport der Reaktionsprodukte erleichtert. Die S;Iektivitéit der
Quellung ist durch die starken elektrischen Felder der funktionellen Gruppen bedingt.
Der Katalysator hat eine hohe Affinitiit zum kleinen, hochpolaren, Wasserstoffbriicken
bi}denden Wasser und eine geringe beziiglich des grofen, relativ unpolaren Hexylacetats.
Die Quellung ist folglich abhiingig von der den Katalysator umgebenden Bulkphasen-
zusammensetzung und fiihrt zu Konzentrationen in der Nihe der katalytisch aktiven
Zentren, die sich deutlich von denen im Bulk unterscheiden kénnen. In letzter Konse-
quenz machen diese Eigenschaften den Katalysator zu einem komplexen System, dessen

Eigenschaften sich dynamisch mit der umgebenden Bulkphasenzusammensetzung und
Temperatur dndern.

In B i :
Shon iuild]e ratalysatorhandhabung sind mehrere Aspekte wichtig, So it der Fin-
zbereich des Katalysators auf Temperaturen bis etwa 120°C beschrénkt, da es bei

héhe
ren Temperaturen zu zunehmender Abspaltung funktioneller Gruppen und damit

irreversi ivi :
ersibler Deaktivierung kommt. Weiterhin ist es wichtig, den Eintrag von Metallio-

nen zu vermeid : st di : :
en, da sonst die katalytisch aktiven Protonen (reversibel) ausgetauscht
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Tabelle 5: Quellungseigenschaften von Amberlyst CSP2 in verschiedenen Reinstoffen
(Messungen dieser Arbeit (*); Berechnung gemiR Anhang C.4 (f)).
I W | AC | HexOH | HexAc |

EQuell Kat,i / (leat,gequollen,i/leal-SChﬁttung,tr)* 1162 1,40 1,58 1,33
m?ds/mkat,tr / (g&isorbierte Spezir_-s/gK.at:,i.r)t 1,08 0,88 0,85 0,66

werden und damit der Katalysator deaktiviert wird. In diesem Zusammenhang ist das
Thema Korrosion von grofer Wichtigkeit. Da der Katalysator iiber Sulfonséuregruppen
verfiigt, die eine den Mineralsiuren dhnliche Sdurestirke haben, kann es an den Kon-
taktstellen zwischen Katalysatorkugeln und zum Beispiel einer Reaktorwand zu Spalt-
korrosion und damit infolge der freiwerdenden Metallionen zu Katalysatordeaktivierung

kommen.

Die akkurate Bestimmung der in den Experimenten eingesetzten Katalysatormenge ist
sehr wichtig. Der typische Anlieferungszustand des Katalysators ist die wasserfeuchte
Form. Die entsprechende feuchte Masse ist wegen des stark variierenden Feuchtegrades
ein ungeeignetes Mak. Damit bleibt entweder der Bezug auf die trockene Katalysator-
masse oder auf eine definierte Quellungsform, zum Beispiel das wassergequollene Volu-
men. Der Bezug auf das Volumen der dichtesten Schiittung des in Wasser gequollenen
und vollstindig von Wasser iiberdeckten Katalysators hat den Nachteil, dass dieses Volu-
men relativ aufwindig zu bestimmen ist (speziell wenn der Katalysator zuvor noch in die
wassergequollene Form iiberfiihrt werden muss). Aukerdem hat sich bei den Experimen-
ten dieser Arbeit gezeigt, dass der Katalysator unter Temperatur und Reaktionseinfluss
irreversibel in der Gréfenordnung von 10% quillt, so dass sich das Volumen vor und
nach Katalysatornutzung unterscheidet. Tm Fall des Bezugs auf die trockene Katalysa-
tormasse ist nur das Verhiltnis zwischen feuchter und trockener Masse représentativ fiir
die Katalysatorcharge zum aktuellen Zeitpunkt zu bestimmen. Daher ist der Bezug auf

die trockene Katalysatormasse dem Volumenbezug vorzuziehen.

2.2.4 Graphische Darstellung der Zusammensetzung des

reaktiven Vierstoffgemischs

Fiir die Versuchsplanung und -auswertung oder die Prozessbeurteilung ist die graphi-
sche Darstellung der Gemischzusammensetzung sehr wichtig. Im gegebenen Fall der
Veresterungs-Hauptreaktion (Reaktion <I>) liegt — wenn Nebenreaktionen vernachld-
ssigt werden kénnen — ein 4-Komponenten-Stoffsystem mit drei unabhéngigen Konzen-
trationen vor, welches demnach dreidimensional in Form eines Tetraeders visualisierbar
ist. Nachteilig ist dabei sowohl, dass zweidimensionale Projektionen des dreidimensio-
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nalen Raumes uniibersichtlich sein kénnen, als auch, dass die Darstellung einer weiteren
physikalischen oder chemischen Gréke im Konzentrationsgebiet nicht mdglich ist, da dies

eine vierte Dimension erfordern wiirde.

Der Schliissel zur Dimensionsreduktion liegt in der Ausnutzung stichiometrischer Zu-
sammenhinge, was pro Reaktion die Zahl der Freiheitsgrade um einen reduziert. Bar-
bosa und Doherty priisentieren ausgehend von dieser Grundidee eine Koordinatentrans-
formation, die zur angesprochenen Dimensionsreduktion fiihrt [14]. Ung und Doherty
entwickeln diese Transformation weiter [179]. Als Resultat ergibt sich fiir eine einzelne
Reaktion in Abwesenheit von inerten Komponenten der transformierte Molanteil X; zu

W — V4T

X = fir i=1...N; i#k (1)

Vg — Tk
k ist im betrachteten Fall eine frei wiihlbare Bezugskomponente und v, die Summe
der stochiometrischen Koeffizienten v; (1; < 0: Edukte; »; > 0: Produkte). Die trans-
formierten neuen Variablen entsprechen einer Projektion des realen Molanteils entlang
der Stochiometrielinie unter der Bedingung, dass der Molanteil der Komponente k Null
wird [42]. Sie zeichnen sich durch zahlreiche positive Eigenschaften aus, wie zum Beispiel
die Invarianz gegeniiber dem Reaktionsfortschritt, die Erfilllung der Summationsbedi-
ngung oder die im Vergleich zu nichtreagierenden Mischungen identische Formulierung
der Azeotropbedingungen. Mit diesen Variablen ist es zum Beispiel beim Prozessdesign
mdglich, die Reaktivdestillation wie die gewdhnliche Destillation zu beschreiben [20].
Nachteilig ist nur, dass die Zahlenwerte der transformierten Molanteile auch negative

Werte annehmen kénnen und somit einen Teil ihrer direkten physikalischen Interpretier-
barkeit verlieren.

Die physikalische Interpretierbarkeit der transformierten Koordinaten kann aber durch
zusitzliche Bedingungen bei der Wahl der Referenzkomponente k erreicht werden:

e Festlegung der Reaktionsrichtung, das heit, unter Beachtung der Reaktionsgleich-

gewichtslage, die Bestimmung welches die Edukte und welches die Produkte der
Reaktion sind.

* Wahl der Referenzkomponente k aus der Menge der Produktkomponenten und

zwar so, dass bei Durchfithrung der Koordinatentransformation keine negativen
transformierten Molanteile resultieren.

Diese Bedingungen werden nun auf die molzahlerhaltende Hexylacetatreaktion (1, = 0)

angewendet. Die betrachtete (fiir diese Arbeit relevante) Reaktionsrichtung ist die der

Veresterung (nicht die Hydrolyse), das heift, dass die zu transformierende Zusammen-

setzung aus der Reaktion der Edukte Essigsiure und Hexanol zu den Produkten Hexyl-
acetat und Wasser gebildet werden kann. Alg Referenzkomponente k wird das Produkt
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Hexylacetat oder Wasser ausgewdhlt (v = 41), je nachdem welches mit kleinerem
Molanteil vorliegt. Damit ergibt sich aus Gleichung (1) die Transformationsvorschrift:

X =m-v-m fir i=1...N, i#k, k=W, HexAc mit zx=min (2)

Der so transformierte Molanteil wird zur eindeutigen Unterscheidung von der Definition
nach Ung und Doherty (Gleichung (1)) mit X bezeichnet, um auf die Unterschiede
bei der Wahl der Referenzkomponente k hinzuweisen. Wird die Transformation gemif
Gleichung (2) durchgefiihrt, so ergibt sich je nach zu transformierender Zusammen-
setzung z ein Vektor der transformierten Molanteile X* entweder im Ternidrgemisch
Essigsiure + Hexanol + Hexylacetat (Produkt Wasser als Referenzkomponente k) oder
im Terndrgemisch Wasser + Essigsdure + Hexanol (Produkt Hexylacetat als Referenz-
komponente k). Die resultierenden ternidren Gemische konnen in Dreiecksdiagrammen
dargestellt werden, denen die Binirseite Essigsdure + Hexanol gemein ist, so dass die
beiden Dreiecksdiagramme an dieser Seite zusammengefiigt werden konnen (siche zum
Beispiel Kapitel 3.2.2).

Der Vorteil der Darstellung mit X} gemif Gleichung (2) liegt in der Interpretierbarkeit
der resultierenden transformierten Molanteile. Zum einen nehmen diese nun nur Werte
zwischen 0 und 1 an, und zum anderen entspricht die transformierte Zusammensetzung
X" genau dem biniiren oder terniiren Startgemisch, von dem aus nach einem bestimmten
Reaktionsfortschritt die urspriingliche Zusammensetzung z durchlaufen werden wiir-
de. Dieser Vorteil kann zum Beispiel sehr gut bei der Darstellung der Planung von
Reaktionskinetik- oder -gleichgewichtsexperimenten ausgenutzt werden.

2.3 Reaktivdestillationspackungen

2.3.1 Allgemein

Die Anforderungen an das Design von Packungen fiir die heterogen katalysierte Reak-
tivdestillation sind hoch, denn sowohl die fiir die Reaktion als auch die fiir die Stofftre-
nnung notwendigen Bedingungen sind zu gewiihrleisten. Zum einen muss der Katalysator
immobilisiert werden und gleichzeitig muss sichergestellt sein, dass die Fliissigphase den
Katalysator méglichst vollstéindig benetzt und iiberstromt. Auferdem muss geniigend
Raum fiir die Dampfphase vorhanden sein, um ein Fluten der Kolonne zu verhindern.
Dariiber hinaus ist es notwendig, einen guten Kontakt mit grofer Phasengrenzfliche
zwischen Gas- und Fliissigphase herzustellen, um die Stofftransportanforderungen zu
erfiillen. Weiterhin ist eine intensive Quervermischung zwischen den verschiedenen die

Packung durchlaufenden Fliissigkeitsteilstromen erstrebenswert.
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Beziiglich der Einbringung des Katalysators gibt es zwei grundsiitzliche Varianten, einer-
seits die ITmmobilisierung der Katalysatorpartikel innerhalb von Drahtgewebestrukturen
und andererseits das Coating des Katalysators direkt auf die Packungsstruktur. Hoff-
mann et al. [71] verwenden zylindrische Fiillkérper, die entweder direkt aus katalytisch
aktivern Material gefertigt oder mit Katalysator beschichtet (so genannte CVT-Ringe)
werden. Im Fall von Bodenkolonnen werden katalysatorgefiillte Drahtgewebekorper ent-
weder direkt im Ablaufschacht [28] (was aber zu einer weitgehenden Trennung von
Reaktions- und Stofftrennfunktion fiihrt) oder entlang des Fliissigkeitsstromungswegs
auf den Béden [77] platziert. Eine andere Moglichkeit ist die Verwendung von kata-
lytischen Packungen, die aus zweckmikig angeordneten, katalysatorgefiillten Drahtge-
webestrukturen und offenen Kanilen bestehen. Zwei wichtige Vertreter dieser Art von
Packungen sind die von Smith entwickelten so genanuten Bales [154] und strukturier-
te, sandwichartige Drahtgewebepackungen, die von Stringaro sowie von Gelbein und
Buchholz patentiert wurden [45, 165].

In  dieser Arbeit werden zwei Varianten der strukturierten Sandwich-
Drahtgewebepackungen verwendet, nimlich Katapak®-S!' und Multipak®-112 [51, 58].
Aufnahmen beider Packungstypen sind in Abbildung 1 zu sehen. Beide Packungen
zeichnen sich durch klar definierte Katalysatorstrukturen in Verbindung mit offenen
Dampf-Stromungskanilen und guten Dampf-Fliissigkeit-Stofftransportbedingungen
aus, unterscheiden sich aber trotzdem grundsitzlich in ihrer Struktur.

Die Packung vom Typ Sulzer Katapak-S besteht aus parallel angeordneten Gewebeta-
schen mit katalysatorgefiillter Kreuzkanalstruktur. Diese Packungsstrukturierung bietet
dhnlich einer gewthnlichen strukturierten Packung eine groRe Oberfliiche fiir den Stof
transport zwischen dem Dampf, der in den freien Kanilen stromt, und der Flissigkeit,
die in den Katalysator-Kreuzkaniilen reagiert. Die Kreuzkanalstruktur fiihrt insbeson-
dere auch zu sehr guter Radialverteilung und Quervermischung der Fliissigkeit [56, 66].
Nachteilig sind der relativ kleine installierbare Katalysatorvolumenanteil von typischer-
weise 10 — 30% und die vergleichsweise aufwindige Herstellung der Packungen.

Bei der Packung vom Typ Montz Multipak-1I werden Reaktions- und Stofftrennbereich
im Vergleich zur Katapak-S klarer getrennt. Dies fiihrt zu einem Aufbau aus alternieren-
den Schichten vollstindig katalysatorgefiillter, quaderformiger, unstrukturierter Gewe-
betaschen fiir die Reaktion und klassischer strukturierter Bleche fiir die Unterstiitzung
des Dampf—F]iissigkeit-Stofftransports. Vorteilhaft in diesem Fall sind die hohe Flexibi-
litit beziiglich der installierbaren Katalysatormenge und Stoffaustauschfliche. Anderer-
seits lauft bei dieser Packung immer ein Teilstrom auf den Stofftrennblechen ab, der -

1
2I;rod.ukt: von Sulnzer Chemtech Ltd, Winterthur, Schweiz.
rodukt von Julius Monty, GmbH, Hilden, Deutschlan

5 § d. H > 2 tech,
Winterthur, Schweiz unter dem Namen Katapak-SP. A T
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Abbildung 1: Reaktivdestillationspackungen Sulzer Katapak-S, Labor (links) und
Montz Multipak-1I, Labor (rechts).

je nach Giite der Quervermischung an den Kontaktstellen zu den Katalysatortaschen —

den Katalysator gering nutzt.

Diese beiden Packungstypen wurden im Rahmen dieser Arbeit in verschiedenen Mak-
stiben und Varianten eingesetzt; Details dazu sind in Abschnitt 5.1 zu finden. Uber die
geometrische Charakterisierung hinaus ist die Kenntnis der Packungseigenschaften fir
die Parametrierung der Modelle zur Prozesssimulation nétig. Dazu gehdren insbesonde-
re Angaben zum NTSM-Wert, Druckverlust, Hold-up, Stofftransportkorrelationen fiir
die Gas- und Fliissigkeitsseite und zur Verweilzeitverteilung. All diese Groken wurden
von Partner innerhalb des EU-Projekts INTINT [5] gemessen und stehen zur Verfii-
gung. Wo notwendig, wird auf diese Datenbasis detaillierter eingegangen; Details zu den
Messungen sind jedoch nicht Bestandteil dieser Arbeit.

2.3.2 Fluiddynamik

Wie die geschilderten allgemeinen Anforderungen an Reaktivdestillationspackungen und
die Details zu den beiden eingesetzten Packungstypen zeigen, ist die Fluiddynamik ein
wichtiger Baustein fiir ein tieferes Verstindnis der in den Packungen ablaufenden Vor-
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giinge und damit fiir deren optimalen Einsatz. Daher werden in diesem Abschnitt die
Grundlagen fiir die makroskopische Beschreibung der Fluiddynamik bereitgestellt. Die
Betrachtung der Fluiddynamik konzentriert sich auf die Fliissigphase, da die katalyti-
sche Reaktion nur dort mafgeblich stattfindet und da die Stromung der Gasphase in
den offenen Kanilen die Strémung der Fliissigphase nur gering beeinflusst [114]. Wei-
terhin ist vor dem Hintergrund der Ziele dieser Arbeit eine detaillierte Modellierung
der Fluiddynamik mit axialen Dispersionsmodellen [33, 171], die zum Beispiel bei der
Beschreibung von Rieselbettreaktoren [116] und auch schon bei der rigorosen Simulation
der Reaktivdestillation [118] eingesetzt werden, nicht notwendig. Dies gilt insbesondere
auch fiir die rigorose CFD-Simulation der Stromung in Reaktivdestillationspackungen,
fiir die zwar erste Ansiitze unternommen werden [88], die aber aufgrund der extremen

Komplexitit bisher kaum praktisch nutzbar ist.

2.3.2.1 Grundlegende Zusammenhiinge

Startpunkt der Uberlegungen zur Fluiddynamik in Reaktivdestillationspackungen ist
die Identifikation der wichtigsten Einflussfaktoren. Aufgrund der Ausfiihrungen in Ab-
schnitt 2.3.1, aus Anschanung der verwendeten Reaktivdestillationspackungen (siehe
Abbildung 1) und aus Erfahrungen dieser Arbeit sind dies:

e Bypass: Nur ein Teil der Fliissigkeit flieft — begiinstigt durch Kapillarkrifte -
durch die katalysatorgefiillten Taschen oder Kaniile. Aufgrund des Ablaufens von
Fliissigkeit auf der Drahtgewebestruktur, die den Katalysator umschliekt, oder auf
Stofftrennblechen wie bei der Multipak-IT wird aber ein nennenswerter Anteil des
Gesamtfliissigkeitsstroms als Bypass am Katalysator vorbeiflieRen.

» Katalysatorausnutzung: Die Fliissigkeit, die schwerkraftgetrieben von oben
nach unten iiber die Packungen rieselt, wird abhiingig von Fliissigkeitsbelastung
und -verteilung — nicht den gesamten zur Verfiigung stehenden Katalysator aktiv
durchstrémen. Das heift, dass es Katalysatorvolumina (so genannte stagnante Zo-
nen) gibt, in denen sich zwar Flissigkeit aufgrund der Kapillarwirkung der Kata-
lysatorkiigelchen befindet, diese Jjedoch ausschlieklich in diffusivem Stoffaustausch

mit der strémenden Bulkphase ist. Somit ist ein Anteil des Katalysators praktisch
ungenutzt.

Quervermischung: Zwischen dem Bypassstrom und der Fliissigkeit, die durch
den Katalysator flieRt, gibt es eine gewisse Vermischung
kungsstellen, Stossstellen von Packungen oder an Kont;
llelen Packungslagen.

zum Beispiel an Umlen-
ktstellen zwischen para-
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o Volumenstrom: Allgemein betrachtet sind Bypass, Katalysatorausnutzung und
Quervermischung abhingig vom Volumenstrom der Fliissigkeit, die durch die
Packung stromt.

Getrieben von diesen grundsitzlichen Uberlegungen ergibt sich ein reakionstechnisches
Ersatzmodell der Fliissigkeitsstromung in einer Katalysatorpackung, wie es in Abbil-
dung 2 dargestellt ist. Demnach lésst sich eine Reaktivdestillationspackung vereinfacht
als Kombination hintereinander geschalteter, identischer Einzelbausteine verstehen, die
durch den Bypassanteil zgp (am Katalysator vorbeifliekender Volumenstrom bezogen
auf den Gesamtvolumenstrom der Fliissigkeit) und den Katalysatorausnutzungsanteil
Sxarnutz (von der Bulkstromung aktiv durchstrémte Katalysatorschiittung bezogen auf
das Gesamtvolumen der Katalysatorschiittung) charakterisiert werden. Der dritte wich-
tige Parameter ist die Anzahl der Einzelbausteine pro Meter Packungslinge. Da die mehr
oder weniger kontinuierliche Quervermischung hier nur diskret iiber Stellen vollstindiger

Vermischung erfasst wird, entspricht die Quervermischungsintensitét @

_ Anzahl der Quervermischungen 3)
Packungslédnge

genau der Zahl der Einzelbausteine pro Packungslinge. Der Volumenstrom Vi, ist der
vierte und wichtigste Parameter, da alle anderen Parameter von ihm abhingig sein
konnen. Anstelle des Volumenstroms wird die durch die Packung und damit die Kolonne
stromende Fliissigkeitsmenge besser iiber die Fliissigkeitsbelastung wy, charakterisiert,
die dem auf die Leerrohrquerschnittsfliiche Ao bezogenen Volumenstrom entspricht:

& Vb 4
fez ARDhr ( )

Mit dem Ziel einer direkten graphischen Vergleichbarkeit von Ergebnissen unterschied-
licher Reaktoren, die sich insbesondere durch verschiedene Katalysatorvolumenanteile
unterscheiden, ist es hdufig sinnvoll, den Fliissigkeitsvolumenstrom Vi, auf die von der
Katalysatorschiittung bedeckte Querschnittsfliche Ak zu beziehen:
Vi
WL, Kat,id = T}{at (5)

Die katalysatorbezogene Fliissigkeitsbelastung wy iat ia geht von dem idealen Fall aus,
dass die gesamte Fliissigkeit VL durch die Katalysatorschiittung flieRt (epp = 0).

Unter der Annahme, dass der Katalysator gleichmifig iiber der Packungshohe verteilt
ist, entspricht der Katalysatorquerschnittsflichenanteil Akae/ARone dem Katalysator-
schiittungsvolumenanteil exar vol = Viat/Vionr- Damit ergibt sich folgender Zusammen-
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Abbildung 2: Ersatzmodell zur reaktionstechnischen Beschreibung der Fluiddynamik
in Reaktivdestillationspackungen.

hang zwischen den beiden Fliissigkeitsbelastungen wy, und wy xaia:

wy,
WL, Kat,id = = (5)
=Kat,Vol

Da in der Realitiit ein Bypassstrom auftritt, muss dieser bei der Berechnung der tat-
siichlichen Katalysatorbelastung beriicksichtigt werden. Dies geschieht, indem in Glei-
chung (5) anstelle des gesamten Volumenstrom Vi der um den Bypassanteil egp korri-
gierte Volumenstrom eingesetzt wird. Entsprechend den Uberlegungen von Gleichung (6)

ergibt sich damit der folgende Zusammenhang zwischen der realen Katalysatorbelastung
W, kat Und der Kolonncnﬁijssigke.itshe]astuﬂg wy:

1 s
Wy, Kapy = Wy, » —— B2 )

EKat,Vol
2.3.2.2 Strémungsregime und Grenzbelastung
Wird bei der Reaktivdestillation die Fluiddynamik einer strukturierten katalytischen

Packung von der Gasseite her betrachtet, so entsprechen die Verhiltnisse denen einer
gewthnlichen Destillation — der Dampf strémt von der F liissigkeit weitgehend unbe-
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einflusst durch die offenen Kanille und an der Oberfliche der Packungsstruktur findet
der destillative Stoffaustausch mit der Fliissigphase statt. Auf der Fliissigkeitsseite rie-
selt Fliissigkeit aufgrund von Kapillarkriften des Katalysators und der Gewebestruk-
tur innerhalb der katalysatorgefiillten Kanéle (dhnlich einer Strémung in einem kata-
lysatorgefiillten Rohr), oder im Bypass. In Abhéngigkeit von der katalysatorbezogenen
Fliissigkeitsbelastung 1wy kot konnen nach Moritz und Hasse [114] drei unterschiedliche
Strémungsregime in einem solchen katalysatorgefiillten Kanal beobachtet werden, siche
Abbildung 3:

o Unterlast, wy,kat < W} xa: Ist die reale katalysatorbezogene Fliissigkeitsbelastung
wr,kat Kleiner als die Grenzbelastung WY, kars SO stromt dieser Fliissigkeitsstrom
vollstandig durch die katalysatorgefiillten Kanéle und wird durch Kapillarkrifte
innerhalb der Kanile gehalten. Solange jedoch der Fliissigkeitsstrom so vergleichs-
weise klein ist, wird nicht die gesamte Katalysatorschiittung gleichmégRig von Flii-
ssigkeit durchstromt. Es treten daher so genannte stagnante Zonen auf, die zwar
aufgrund der Kapillarkrifte mit Fliissigkeit gefiillt sind, jedoch nur iiber Diffusion
mit der Hauptstromung verbunden sind. Diese Zonen hoher Verweilzeit fithren zu
schlechter Katalysatorausnutzung im Sinne der Hauptreaktion und kénnen insbe-

sondere fiir Nebenreaktionen verantwortlich sein.

Grenzbelastung, wy, gas = W, xpy: Wird ausgehend vom Unterlast-Bereich die reale
katalysatorbezogene Fliissigkeitsbelastung w, kat erhoht, so wird bei der so ge-
nannten Grenzbelastung wj y,, der Punkt erreicht, an dem der gesamte Kata-
lysatorkanal fliissigkeitsdurchstromt ist, wihrend die Kapillarkrifte immer noch
die Fliissigkeit an seitlichem Austreten hindern. Stagnante Zonen sind keine mehr

vorhanden, der Katalysator wird vollstindig ausgenutzt. (£kae,Nutz = 1).

o Uberlast, wy, ka; > wf ka.: Bei Erhthung der realen katalysatorbezogenen Fliissig-
keitsbelastung wy, ka; iiber die Grenzbelastung wi g, hinaus, kann das Kataly-
satorbett aufgrund des Druckverlusts nicht mehr die gesamte Fliissigkeitsmenge
aufnehmen. Die {iberschiissige Fliissigkeit liuft dann aufen am Katalysatorkanal
als Bypass ab. Durch die Katalysatorschiittung flieft der der Grenzbelastung ent-

sprechende Fliissigkeitsstrom, unabhiingig von der aktuellen Fliissigkeitsbelastung.

Die Grenzbelastung wj y,, eines um den Winkel o gegen die Vertikale geneigten Kata-
lysatorkanals kann anhand eines Kriftegleichgewichts zwischen der Gewichtskraft der
Fliissigkeit als treibender Kraft der Durchstrémung und der Widerstandskraft der Ka-
talysatorkugelschiittung gegen die Durchstrémung berechnet werden. Die vollstéandige
Herleitung, dhnlich der von Moritz und Hasse [114], ist in Anhang C.5 gegeben. Die
Umrechnung zwischen der katalysatorbezogenen Grenzbelastung wf .. und der Kolo-
nnengrenzbelastung w; erfolgt gemiR Gleichung (7), in Abhéngigkeit vom Bypassanteil.
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Zone

Unterlast Grenzbelastung Uberlast

Abbildung 3: Strémungsregime bei der Durchstromung eines katalysatorgefiillten Ka-
nals einer Reaktivdestillationspackung in Abhiingigkeit von der realen
katalysatorbezogenen Fliissigkeitsbelastung [114].

Dabei ist anzumerken, dass Bypass unbekannten Ausmafies — zum Beispiel durch nich-
tideale Fliissigkeitsverteilung — auch unterhalb der Grenzbelastung auftreten kanu.

2.4 Modellierung der Stoffeigenschaften

Die Giite der Stoffdaten ist essenziell fiir jegliche Simulation, wie zum Beispiel auch Tay-
lor und Krishna in ihrer Review herausstellen [173]. Dies beginnt bei den Reinstoffeigen-
schaften, geht iiber die thermodynamischen Gemischeigenschaften, wie die Beschreibung
von Dampf-Fliissigkeit- und Fliissig-Fliissig-Gleichgewichten (VLE und LLE), und en-
det bei den charakteristischen Eigenschaften chemischer Reaktionen. Im Rahmen dieser
Arbeit wird ein hoher Aufwand zur Bereitstellung einer umfassend gepriiften, hochwer-
tigen Datenbasis getrieben, um bei der Beurteilung der spiiteren Simulationsergebnisse
Fehler von dieser Seite her auszuschlieken.

Wie schon in Kapitel 2.2 eingefiihrt, weist das Veresterungssystem Wasser + Essigsiu-
re + Hexanol + Hexylacetat starke Nichtidealititen sowohl in der Gas- als auch in
der Flissigphase auf. Beziiglich der Gasphase ist die Dimerisierung der Essigsiure zu
nennen. In der Fliissigphase kommt es in einem weiten Konzentrationsbereich zu einem
Fliissig-Fliissig-Phasenzerfall. Ferner liegen homogene und heterogene Azeotrope vor
(vgl. Tabelle 3). Die (heterogen katalysierte) chemische Reaktion findet in relevantem

Ausmaf nur in der Fliissigphase statt und ist in der Gasphase vernachlissigbar.

Die Beschreibung der Phasengleichgewichte ist ein zentrales Thema in diesem Abschnitt.

In der Reaktivdestillationskolonne ist mit Dampf-, Fliissig- und fester Katalysator-
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phase ein Dreiphasensystem gegeben. Dementsprechend muss das Dampf-Fliissigkeit-
Gleichgewicht und je nach Modellierungstiefe auch die Fest-Fliissig-Phasengrenze be-
<chrieben werden. Zusitzliche simultane Fliissig-Fliissig-Phasentrennung tritt unter nor-
malen Betriebsbedingungen in den hier betrachteten Reaktivdestillationskolonnen nicht
auf. da Wasser als Leichtestsieder typischerweise nur in sehr geringen Konzentrationen
in der Fliissigphase vorhanden ist und sich stattdessen iiberwiegend in der Gasphase
aufhilt. Die Modellierung des Fliissig-Fliissig-Gleichgewichts ist nur wichtig fiir die Be-
schreibung des Phasenzerfalls nach Kondensation des Briidenstroms, der in einem extra

Dekanter ausgenutzt wird (siehe Abschnitt 5.1).

Die chemische Reaktion von Hexanol und Essigsdure zu Hexylacetat und Wasser ist in
der Literatur bisher nicht untersucht worden. Dementsprechend miissen fiir die Fliissig-
phasenreaktion das chemische Gleichgewicht sowie die durch Essigsdure autokatalysierte

und die heterogen katalysierte Reaktionskinetik untersucht und modelliert werden.

Reinstoffeigenschaften (Molmasse, kritische Daten, Normalsiedepunktsdaten, Dampf-
druck, Verdampfungsenthalpie, Wirmekapazitiit, Dichte, Viskositit, Warmeleitfihig-
keit) und Diffusionskoeffizienten vervollstéindigen die physikalisch-chemische Stoffdaten-
basis. Bis auf den Dampfdruck, der fiir einzelne Komponenten in dieser Arbeit extra
vermessen wurde, entstammen alle verwendeten Daten, Korrelationen und Parameter
einer Stoffdatenrecherche verschiedener Partner im Rahmen des EU-Projekts INTINT
[63]. Diese Daten wurden kritisch anhand der Literatur |7, 24, 52, 101, 130, 152, 180]

iiberpriift und kinnen diesen Quellen vollsténdig entnommen werden.

24.1 Phasengleichgewicht
2.4.1.1 Dampf-Fliissigkeit- und Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht

Thermodynamisches Gleichgewicht zwischen zwei Phasen (') und (”) herrscht, wenn
folgende Bedingungen erfiillt sind:

Mechanisches Gleichgewicht: poi= gl (8)
Thermisches Gleichgewicht: e — i (9)
Stoffliches Gleichgewicht:  pi = p! fir i=1...N (10)

Fiir das betrachtete Stoffsystem ist es im relevanten Zustandsbereich zweckmikig, das
chemische Potenzial einer Komponente in der Fliissigphase p; nach Raoult auf die reine
Fliissigkeit bei Druck p und Temperatur T der Mischung zu normieren:

#(T.p,z) = ™™ (T, p) + RT - In (% (T,p,z)) mit limy =1 (11)
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Darin ist 7; (T, p, z) der Aktivitétskoeffizient normiert nach Raoult, der die Abweichung
von einer idealen fliissigen Mischung beschreibt. Der Aktivititskoeffizient ist allgemein
eine Funktion von Temperatur 7', Druck p und Zusammensetzung der Fliissigphase z.
Im Rahmen dieser Arbeit wird die Druckabhiingigkeit von Zustandsgrofen der fliissigen
Phase im Allgemeinen und damit des chemischen Potenzials und des Aktivitéitskoeffi
zienten im Speziellen vernachliissigt. Dies ist aufgrund des verfahrenstechnisch relevan-
ten Druckbereichs gerechtfertig. Aktivititskoeffizienten werden mit Hilfe von Modellen
der Gibbsschen Exzessenthalpie G¥ berechnet, wozu in dieser Arbeit das NRTL-Modell
verwendet wird [137]. Details dazu sind in Anhang C.1 zu finden.

Die Normierung der Gasphase erfolgt iiber den Zustand des reinen idealen Gases bei

Systemtemperatur 7" und Referenzdruck p®
# (T,p,y) = 75 (1,5°) + RTIn (i (T,p,y)) mit limp,=1 (12)
P

Der Fugazitiitskoeffizient o, (T, p, y), welcher die Abweichung der Realgasmischung vom
Zustand des idealen Gases beschreibt, ist allgemein eine Funktion von Temperatur T,
Druck p und Zusammensetzung der Gasphase y und wird aus der thermischen Zustands-
gleichung berechnet. -

Im Fall des Gleichgewichts zwischen zwei fliissigen Phasen T und II folgt aus den Glei-
chungen (10) und (11) unmittelbar die so genannte Isoaktivititsbeziehung:

(z: - 1) = (- 1) (13)

Zur Beschreibung des Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewichts ergibt sich aus den Gleichungen
(10) bis {12), unter obiger Annahme der Vernachlissi gbarkeit der Druckabhiingigkeit des
chemischen Potenzials in der Fliissigphase, das erweiterte Raoultsche Gesetz:

PET) - @F™™(T) 2% (Toz) = p-yi- 1 (T, p, v) (14)

In dieser Gleichung bedeuten p(T) den Reinstoffdampfdruck der Komponente i bei der

i S rei ¥ e
Tempera.-tur T und ©”™"(T) ist der Fugazititskoeffizient der reinen Komponente i auf
der Taulinie bei der Temperatur 7.

BE:"I der  Berechnung  von Dampf'FlﬁSSigkeit-GIGiCllgeWichten essigsdurehaltiger
Mischungen, muss die durch die Assoziation der Essigsduremolekiile in der Gas-
phase‘ verursachte Nichtidealitiit beriicksichtigt werden. Dies geschieht mittels der
Chemischen Theorie, wie sie in Anhang C.2 kurz erkliirt wird. Grundlage dieser
Modellierung ist die Erfassung der Assoziation als chemische Reaktion — in diesem

Fall der Bi e .
Bildung von Essigsiuredimeren aus monomerer Essigsiure. Dabei wird in



2.4 Modellierung der Stoffeigenschaften 95

dieser Arbeit angenommen, dass sich die wahren Komponenten in der Gasphase ideal
verhalten, was aufgrund der Betriebsdriicke von weniger als 1bar gerechtfertigt ist.

2.4.1.2 Adsorption

Die rigorose Modellierung der selektiven Quellung des Katalysators in Abhéngigkeit von
der umgebenden Fliissigphase bedarf der Modellierung der Aktivitédten der Polymerpha-
se, die aus den fluiden Spezies und dem festen Polymer besteht. Uber die Auswertung der
Isoaktivititsbedingungen (Gleichung (13)) kann die Gleichgewichtszusammensetzung er-
mittelt werden. Mazzotti et al. [107] haben dazu ein modifiziertes Flory-Huggins Modell
verwendet, um so das Veresterungssystem Amberlyst 15 + Ethanol + Essigsiure +
Ethylacetat + Wasser zu beschreiben. Die hohe Zahl von zehn experimentell zu besti-
mmenden bindren Wechselwirkungsparametern zusammen mit der geringen physikali-
schen Interpretierbarkeit der gefitteten Zahlenwerte sowie eine nur befriedigende Uber-
einstimmung zwischen Simulation und Experiment zeigen die Schwierigkeit der Mode-
llierung des Ionentauscherharzes, mit seiner hochgradigen, elastischen Quervernetzung

und einer hohen Dichte funktioneller ionischer Gruppen.

Alternativ zur Modellierung der Polymerphase kann die selektive Quellung auch als ei-
ne Multikomponenten-Adsorption aus der Fliissigphase auf dem Ionentauscherharz mit
deutlich geringerem Detaillierungsgrad modelliert werden. Dies fiihrt zu einem einfa-
cheren und damit in der Prozesssimulation handhabbaren Modell und wird daher in
dieser Arbeit, wie zum Beispiel auch von Song et al., Pépken et al. und Noeres et
al.[118, 133, 156], verfolgt.

Zur  Beschreibung der Multikomponenten-Adsorption wird die Langmuir-
Adsorptionsisotherme verwendet, welche aus der Annahme einer Gleichgewichts-
reaktion zwischen den Sorptivmolekiilen im Bulk (Aktivitit af) und den freien

Adsorptionszentren hergeleitet werden kann [35].

ad ad ads B
I e K8 -a; (15)

TMKat tr MKat,tr e i Kads B
i i

=1

Hier wird in Ubereinstimmung mit den Arbeiten von Pépken et al. und Noeres et
al.[118, 133] die Formulierung der Langmuir-Adsorptionsisotherme auf Massenbasis ge-
wiihlt, da die Annahme einer konstanten adsorbierten Masse pro Einheitsmasse tro-
ckenen Katalysators mads/ Miat,r deutlich besser erfiillt ist, als die einer konstanten ad-
sorbierten Molmenge (urspriingliche Modellannahme: lokalisierte Adsorption von einemn

Molekiil pro Adsorptionszentrum), siche Tabelle 5.
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Zur Bestimmung der Adsorptionskonstanten K24 auf der Basis von Adsorptionsgleich-
gewichtsexperimenten bedarf es einer Verknii pfung der individuell pro Trockenmasse Ka-
talysator adsorbierten Massen m2% /miai s, mit der experimentellen Information. Dies

. = (m)
geschieht iiber den so genannten massenbezogenen Adsorptionsexzess T';

B,0 . i
e — me (Igm)‘B,GG - IE“')’B'“) (16)
* MKat,tr

der sich aus Adsorptionsexperimenten iiber die Masse an trockenem Katalysator my,,
der mit einer Bulkphase der anfiinglichen Masse m®? und Zusammensetzung :r!.(m)’B’ﬂ in
Kontakt gebracht wird, und den Gleichgewichtsmassenanteilen der Bulkphase ISm)‘B‘GG
nach Beladung des Adsorbens ermitteln ldsst [32, 122]. Analog zu Kipling [84] lisst
sich Gleichung (16) mittels der Massenbilanz der Adsorption einer biniren Mischung
bestehend aus den Komponenten 1 und 2 mit den individuell adsorbierten Massen

Mm% [y, i verkniipfen

ads 7 2d8
P{m):ﬂ:gm),a,ca_ ma PR s (17)

TMKat,tr MKat,tr

Damit ergibt sich aus den Gleichungen (15) (angewendet auf bindren Fall) und (17) der
gesuchte Zusammenhang, um die Adsorptionskonstanten K2 und die (als konstant an-
genommene) adsorbierten Masse pro Einheitsmasse trockenen Katalysators m*#/ TMiKat i
auf der Basis von biniiren Adsorptionsexperimenten zu ermitteln.

Bei aller Einfachheit der Langmuir-Adsorptionsisothermen und der nicht strengen Er-
fiilllung der zugrunde liegenden Annahmen, wie zum Beispiel der monomolekularen Be-
ladung, besticht diese Modellierung durch ihre einfache Implementierbarkeit und durch
die geringe Zahl von — im Falle der vier Hauptreaktionskomponenten — fiinf anpassbaren

Parametern, die allein aus Adsorptionsexperimenten bestimmt werden kinnen.

2.4.2 Chemisches Gleichgewicht

Die chemische Gleichgewichtskonstante K,(T’) einer Fliissigphasenreaktion bei der Tem-
peratur T ergibt sich — auf der Basis von nach Raoult normierten chemischen Potenzialen

(siehe Gleichung (11)) und unter Vernachléssigung der Druckabhiingigkeit — als Produkt

der mit den stochiometrischen Koeffizienten v; potenzierten Aktivitdten a;:

N

A T N N

Ka(T) = exp (‘%l) = I I (a)" = I | (x)" - I | () (18)
i=1 i=1 i

Nt ot

i=1

kg Ky
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Die Gibbssche Reaktionsenthalpie Agp(T') ist iiber die chemischen Potenziale der Rein-
stoffe #gin,liq(T) definiert

i

N
Arp(T) =Y " vi- g™ (T) (19)

i=1
und kann gemdk dem in Anhang C.3 gegebenen Gleichungen aus
Standardbildungsenthalpie-, Standardentropie- und Wirmekapazititsdaten berechnet
werden. Damit besteht die Moglichkeit, die chemische Gleichgewichtskonstante K,
allein auf Grundlage thermodynamischer Daten zu berechnen. Weiterhin folgt aus den
Gleichungen (18) und (19), dass K, eine reine Temperaturfunktion ist.

Alternativ zur Vorhersage basierend auf thermodynamischen Daten kann die chemische
Gleichgewichtskonstante geméf einer Korrelation unter Anpassung von Parametern an
experimentelle Daten bestimmt werden. Hier wird zu diesem Zweck die integrierte Form

der van't Hoff Gleichung verwendet

(20)

b : s Aph Agh

InK,(T)=a+ T mit a=InK,(T*) + R;" und b= —%

Darin sind die Reaktionsenthalpie Agh (Annahme: konstant im relevanten Temperatur-
bereich) und die Gleichgewichtskonstante K,(T™*) bei wiihlbarer Bezugstemperatur T* —
bezichungsweise in vereinfachter Schreibweise die Parameter a und b — die anpassbaren

Parameter.

2.4.3 Reaktionskinetik

Die Reaktionsgeschwindigkeit 7, einer Reaktion m in einem abgeschlossenen Volumen
der Grike V' (je nach Problemstellung kénnen auch andere Bezugsgroken gewéhlt werden
bzw. zweckmégig sein) ist iiber die zeitliche Anderung der Reaktionslaufzahl &, definiert:

IS ddts (21)

S

Zusammen mit dem differenziellen Zusammenhang zwischen dem molaren Umsatz der
Komponente i in einem Reaktionssystem aus M Reaktionen und den entsprechenden

Reaktionslaufzahlen der einzelnen Reaktionen

M
dni = Vimdém (22)

m=1
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folgt fiir die Molzahlinderung durch Reaktion im abgeschlossenen Volumen V/

il dﬂ,‘ ol 2 g (.)Bj
Vidt D Vi 3
m=1

Gleichung (23) ist der Ausgangspunkt fiir die Beschreibung des auto- und heterogen
katalysierten Reaktionssystems und wird in den folgenden Abschnitten fallspezifisch
angepasst. Insbesondere werden anstelle des Volumens V' zweckmnéRigere Bezugsgriken
eingefiihrt und Ansitze fiir die Reaktionsgeschwindigkeiten r,, der einzelnen Reaktionen
gegeben.

Die Temperaturabhiingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten k,,(T'), die in je-
dem Reaktionsgeschwindigkeitsansatz auftritt, wird mit dem Arrhenius-Ansatz beschrie-

ben:

bnlT) = - exp (12 (21

Der priexponentielle Faktor k%, und die Aktivierungsenergie E,, sind die pro Elemen-
tarreaktion an experimentelle Reaktionskinetikdaten anpassbaren Parameter.

4.3.1 Autokatalytische Reaktion

lie Untersuchung der autokatalytischen Reaktionsgeschwindigkeit ist insofern von In-
teresse, als ihre Vernachlissigbarkeit gegeniiber der heterogenen Katalyse zu priifen
ist. Dementsprechende autokatalytische Kinetikexperimente werden daher nur fir die
Hauptreaktion <I> durchgefiihrt. Da die Hauptreaktion wiederum molzahlerhaltend
ist, eignet sich anstelle des Volumens V als Bezugsgroke besser die konstante Gesamt-
molzahl n im abgeschlossenen Reaktionsvolumen. Unter Verwendung des von Popken et
al. [133] fiir den Fall der autokatalytischen Methylacetatsynthese vorgeschlagenen, ther-
modynamisch konsistenten Reaktionsgeschw1ndigkeit.sansatzes, welcher Katalyse durch

die molekulare Essigséiure annimmt, folgt aus Gleichung (23) fiir die Beschreibung der
autokatalytischen Reaktion <I=:

o B s 7 . =
vig dt " = anc (K (T) - aheon - aac — Koi®(T) - pexac -aw)  (25)

Da im Reaktionsgleichgewicht die Reaktionsrate zu Null wird (rpvte = 0), folgt aus den

Gleichungen (25) und (18) der thermodynamisch konsistente Zusammenhang zwischen

den Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten kA3(T) von Hin- und Riickreaktion und der

chemischen Gleichgewichtskonstanten K, (T)

kfa,lllm(T) _ OHexAc* Ow

kgﬁto(T} o QHexOH - AAC 7= KQ(T) (26)
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Mit Hilfe dieses Zusammenhanges kann in Gleichung (25) k24 (T') ersetzt werden

1
r{auto = apc- k;l,ll.'\tﬂ(T) (G—HexOH “GAC — m * OHexAc * GW) (27)

so dass unter Nutzung unabhingiger Information zum chemischen Gleichgewicht die
Anzahl der anpassbaren Reaktionskinetikparameter reduziert wird.

2.4.3.2 Heterogen katalysierte Reaktion

Im Rahmen dieser Arbeit werden sowohl die Reaktionsgeschwindigkeit der Hauptreak-
tion <I> als auch der Nebenreaktionen <II> bis <IV> bei heterogener Katalyse unter-
sucht. Auch wenn die Nebenreaktionen deutlich langsamer sind als die Hauptreaktion,
so treten sie im Reaktivdestillationsprozess simultan mit der Hauptreaktion auf und
kénnen oft nicht vernachlédssigt werden. Unter der Annahme, dass die durch Essigsiiure
autokatalysierte Reaktion gegeniiber der heterogenen Katalyse vernachlissigbar ist und
unter Bezug — anstelle auf das Volumen V — auf die im Fall der heterogenen Katalyse
zweckmiikige Anzahl an katalytisch aktiven Zentren nﬂ; im abgeschlossenen Kontroll-
volumen

H+ Ht
TKat = TKat,tr * CKat,tr (28)

folgt fiir den Reaktionsquellterm (Gleichung (23))

di v

4 H+

a = MKat,tr * CKat,ir © § :Vi,me (29)
£ m=I

Die Ansiitze fiir die Reaktionsgeschwindigkeiten r,, der einzelnen Reaktionen werden
nachfolgend fiir das so genannte pseudohomogene und das adsorptionsbasierte Modell
hergeleitet.

Pseudohomogenes Modell

Im Fall des pseudohomogenen Modells wird der an sich feste Katalysator als homogen in
der Fliissigphase verteilt angenommen, und die Reaktion findet entsprechend den Bulk-
phasenaktivitiiten a; statt [64]. Fiir die Hauptreaktion <I> wird der folgende Ansatz
fiir die Reaktionsgeschwindigkeit gewihlt:

1
e =k (1) (Q'HexOH $Gac — Ty 'GHexAc'ﬂw) (30)

Dabei wurde wie schon bei der Modellierung der autokatalytischen Reaktionsrate (siehe
Abschnitt 2.4.3.1) die unabhiingige Reaktionsgleichgewichtsinformation ausgeniitzt, um
die Geschwindigkeitskonstante der Riickreaktion zu eliminieren und so die Anzahl der

anzupassenden Reaktionskinetikparameter zu reduzieren.
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Wie in Abschnitt 2.2.2 diskutiert, sind die Nebenreaktionen <II> bis <IV> entweder
irreversibel oder besitzen grofe Reaktionsgleichgewichtskonstanten und werden daher in
dieser Arbeit so einfach wie méglich, das heift als irreversibel modelliert. Die gewiihlten

Reaktionsgeschwindigkeitsansitze lauten:

T'EH = EH(T) (HexOH * AHexOH (31)
?"li;? = kfllI(T) - OHexOH (32)
iy = kijy(T)- Guexac (33)

Adsorptionsbasiertes Modell

Das adsorptionsbasierte Modell, wie es in der Literatur hiufig verwendet wird [44, 118,
133, 136], betrachtet die Vorgiinge am Reaktionsort detaillierter als dies beim pseudo-
homogenen Modell der Fall ist. Beim hier verwendeten Langmuir-Hinshelwood-Hougen-
Watson-Modell wird angenommen, dass die Reaktion entsprechend der Konzentrationen
ablduft, die innerhalb des Katalysators vorliegen, also entsprechend der Molanteile il
in der adsorbierten Phase. Fiir die Reaktionsrate der Hauptreaktion <I> folgt

rLHEW _ kLHH.W(T) g P ﬁLL““W(T)-rﬁﬁAc-ma‘ﬂB (34)

Mit der weiteren Annahme, dass die Oberflichenreaktion in der adsorbierten Phase der
geschwindigkeitsbestimmende Schritt ist, also dass die Transportprozesse zu den aktiven
Zentren hin und von der adsorbierten Phase weg vergleichsweise schnell sind, knnen die
Molanteile in der adsorbierten Phase iiber das Adsorptionsgleichgewicht mit den Konzen-
trationen in der Bulkphase verkniipft werden. Hierzu wird die Langmuir-Isotherme fiir
Multikomponentenadsorption gemiif Gleichung (15) verwendet, welche nach Umrech-
nung der Massenanteile m2® /ma3s i, Molanteile 2% direkt in Gleichung (34) eingesetzt
werden kann. Nach wenigen Umformungen und unter Zusammenfassung der Bulkakti-
vitdten af, Adsorptionskonstanten K2 yund Molmassen M; zur Groke a!

ads B
" - I(i - a;

i = Tr (35)

erhiilt man

ELHHW sl - -LHHW
TILHH\‘V: £,1 (T) QHexoH (LAC-—AL‘,J (T)'a';{ex)\c'a;’v

’ 2
(aHEXOH ¥ a'.:ﬂ\C G- a’HexAc 4 a’w)

(36)

Auch hier gibt es fiir eine verschwindende Reakti

‘ onsrate wieder (siehe oben) einen ther-
modynamisch konsistenten

Zusammenhang zwischen den Reaktionsgeschwindigkeits-
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konstanten k};,“bfl‘w(T) und der chemischen Gleichgewichtskonstanten K, (T)

kLH}{W T LA X ‘ 4 :
[L‘IHHW( ) Myexac - My 'KHe on - Kac e OHexAc " QW = Kﬂ(T) (37)
RY*W(T) Mueon Mac  Kuexac' Kw  anexon - aac

Somit kann auch im Fall des adsorptionsbasierten Modells die Reaktionsgleichgewichts-
information iiber die Eliminierung von kMW (T) zur Reaktionskinetikparameterreduk-
tion genutzt werden. Die Adsorptionskonstanten werden aus unabhéngigen Adsorptions-

experimenten ermittelt (Modellierung siehe Kapitel 2.4.1.2).

Die adsorptionshasierte Modellierung kann prinzipiell villig analog auf die Nebenreak-
tionen angewendet werden. Da der Fokus dieser Arbeit aber nicht auf der Untersuchung
der Nebenreaktionsproblematik liegt, wird an dieser Stelle darauf verzichtet.

2.5 Modellierung der Prozesse

Nachfolgend werden die Modelle aller relevanter (Teil-)Prozesse bereitgestellt, die zur
Untersuchung und Simulation der heterogen katalysierten Reaktivdestillation benotigt
werden. Mit Blick auf den Reaktivdestillationsprozess werden die Grundlagen des Gleich-
gewichtsstufenmodells und des so genannten rate-based Modells diskutiert, welche sich
vor allem in Bezug auf die Beschreibung des Dampf-Fliissigkeit-Stofftransports unter-
scheiden. Ein weiterer Fokus ist die Reaktionskinetik von ihrer Messung in einem Labor-
reaktor bis zur Anwendung in der Reaktivdestillationskolonne. Zur Untersuchung der
Enflussfaktoren auf diesen Transfer — hier ist unmittelbar die Fluiddynamik zu nennen
- wird der Rieselbettreaktor eingefiihrt.

2.5.1 Einfiihrung
2.5.1.1 Reaktorkonzept fiir Reaktionskinetikmessung

Lur Messung der (mdglichst intrinsischen) Kinetik stehen verschiedene Laborreaktorkon-
Zepte zur Auswahl. Reaktortypen wie der diskontinuierliche Rithrkessel-Reaktor {Batch-
Reaktor) oder die entsprechende kontinuierliche Variante (Continous Stirred Tank Re-
aktor) erlauben eine relativ einfache Gewihrleistung isothermer und konzentrationsgra-
dientenfreier Messungen. Diese Bedingungen sind beim Rohrreaktor schwieriger einzu-
stellen, weswegen der Einsatz eines Rohrreaktors (Plug Flow Reaktor) nur fiir Reak-
fionen mit schwacher Wirmetonung (| Agh |< 60kJ/mol) empfohlen wird [94]. Die
Reakt':onsenthalpie fiir die in dieser Arbeit untersuchte Veresterung zu Hexylacetat be-
régt 2.8kJ /mol (vgl. Abschnitt 3.5.2).
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Vor dem Hintergrund der spiteren Anwendung der Reaktionskinetik in der Simulation
einer Reaktivdestillationskolonne, die mit den in Abschnitt 2.3 beschriebenen Kataly-
satorpackungen bestiickt ist, und der dynamischen Quellungseigenschaften des Kataly-
sators (siehe Abschnitt 2.2.3) zeichnet sich ein Rohrreaktor durch zahlreiche Vorteile
aus. Kernpunkt ist die fluiddynamische Ahnlichkeit der Strémung durch eine Reaktiv-
destillationspackung mit der durch einen Rohrreaktor, wie Moritz und Hasse feststellen
[114]. Demnach flieft in der Reaktivdestillation die fliissige Phase durch die katalysator-
gefiillten Kaniile oder Taschen der Packungen dhnlich wie in einem katalysatorgefiillten
Stromungsrohr. Dariiber hinaus ist — wie auch Kreul [92] diskutiert — die Katalysatorkon-
zentration in den Katalysatorkanilen der Packungen gleich der in einem Rohrreaktor,
und die Umstrémungsgeschwindigkeit der Fliissigkeit um die Katalysatorpartikel kann
im Rohrreaktor entsprechend den Bedingungen in der Reaktivdestillation eingestellt
werden. Letzteres erlaubt die direkte Untersuchung, ob eine externe Stofftransportlimi-
tierung durch Strémungsgrenzschichten besteht. Genauso vorteilhaft ist die stationire
Betriebsweise des Rohrreaktors, denn damit werden dynamische Anderungen der Kata-
Iysatoreigenschaften als Folge der konzentrationsabhiingigen Adsorption und Quellung
des Katalysators ausgeschlossen und die selektive Speicherung von Reaktionskomponen-
ten bleibt ohne Folgen. Aus den genannten Griinden wurden die Reaktionskinetikme-
ssungen dieser Arbeit in einem Rohrreaktor durchgefiihrt.

2.5.1.2 Rieselbettreaktor

Unter einem Rieselbettreaktor (Trickle-Bed Reactor) versteht man allgemein ein verti-
kales Strémungsrohr, welches mit Katalysatorpartikeln bepackt ist und von einer Gas-
Fliissigkeit-Stromung im Gleichstrom von oben nach unten durchstromt wird [116]. Diese
Art von Reaktoren werden zur Durchfiihrung von Dreiphasenreaktionen in der Industrie
breit eingesetzt [38].

In dieser Arbeit wird der Rieselbettreaktor mit dem Ziel eingesetzt, die Ubertragbarkeit
der im Laborreaktor ermittelten Reaktionskinetik auf deren Anwendung in der Reak-
tivdestillation zu untersuchen. Kann die Fluiddynamik im Laborreaktor noch als ideal
angesehen werden, so ist dagegen die Fluiddynamik der Fliissigkeitsstromung durch
die katalytischen Reaktivdestillationspackungen sehr komplex, wie die Ausfiihrungen in
Abschnitt 2.3.2 zeigen. Denkt man sich nun bei einem Reaktivdestillationsprozess die
Gasphase weg und betrachtet nur die von oben nach unten iiber die Packungen und da-
mit den Katalysator rieselnde Fliissigkeit, so entspricht dies einem Rieselbettreaktor, der
anstatt mit einer Katalysatorschﬁttung mit katalytischen Reaktivdestillationspackungen
bEftﬁckt ist und anstatt mit einer Dreiphasenreaktion mit einer heterogen katalysierten
FlussigplTasenreaktion betrieben wird. Aufgrund des identischen physikalischen Aufbaus
und damit einer weitgehend Hhnlichen F luiddynamik wie in der Reaktivdestillationsko-
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lonne. erlaubt der Rieselbettreaktor die isolierte Betrachtung des Fluiddynamikeinflusses
anf das Reaktionsverhalten. Damit wird das Ubertragungsproblem der Laborreaktor-
Reaktionskinetik auf den fluiddynamischen Einfluss herunter gebrochen. Diesen Ansatz
mit extra Reaktionsexperimenten im Rieselbettreaktor verfolgen auch Gitze [57], Kreul

[02] und DeGarmo [34].

2.5.1.3 Transferfaktorkonzept

Die detaillierte Modellierung der komplexen Bedingungen in der Reaktivdestillation
(2.B. Fluiddynamik, Reaktion unter Siedebedingungen) und der damit verbunden Ein-
fliisse anf das Reaktionsverhalten ist schwierig. Daraus resultierende Modellschwichen
verhindern den direkten Transfer der Reaktionskinetik von ihrer Ermittlung im Rohr-
reaktor auf die Bedingungen in der Reaktivdestillation. Ein einfacher Ansatz zur Losung
dieses Transferproblems ist die Einfiihrung eines Transferfaktors @ in die Reaktionsge-

schwindigkeitsgleichung (30):

1
it =®-k{i(T) (aHexOH - GAG — 0 OHexAc * Gw) (38)

Der Referenzpunkt fiir den Reaktionskinetiktransfer ist in dieser Arbeit immer der
(ideale) Rohrreaktor, in dem die Reaktionskinetik ermittelt wird. Daher ist fiir die-
sen Reaktortyp der Transferfaktor gleich Eins. Zahlenwerte des Transferfaktors, die sich
fiir andere Reaktortypen ergeben, konnen als Abweichung vom Verhalten eines (idealen)
Rohrreaktors interpretiert werden.

Die Ermittlung des Transferfaktors zur Ubertragung der Reaktionskinetik vom Rohr-
reaktor zur Reaktivdestillation beziehungsweise fiir den Zwischenschritt vom Rohrreak-
for auf den Rieselbettreaktor erfolgt durch Anpassung an die jeweiligen experimentellen
Daten. Da der Transferfaktor auf Uberlegungen zur Ubertragbarkeit der Reaktionskine-
tik beruht, wird der Reaktionsumsatz als Zielgrofe der Optimierung gewéhlt.

Das Transferfaktorkonzept ermoglicht es, auf einfache Art und Weise die Einflussfakto-
wen auf die Ubertragung der Reaktionskinetik zu quantifizieren. Eine wichtige, spiter
71 validierende Voraussetzung dieses Konzepts ist, dass mit dem auf den Umsatz ange-
passten Transferfaktor eine gute Beschreibung des gesamten Prozesses gelingt. Ist dies
uicht der Fall, so degeneriert der Transferfaktor zu einem Anpassungsparameter ohne
Aussagekraft,
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2.5.2 Rohrreaktor

Die Reaktionskinetikuntersuchungen wurden in einem Rohrreaktor durchgefiihrt (siehe
Abschnitte 2.5.1.1 und 3.7). Die Herleitung der entsprechenden Modellgleichungen des

Rohrreaktors erfolgt unter den Annahmen:
e Stationdrer Betrieb.

e Isotherme Bedingungen — gewiihrleistet durch die geringe Wirmeténung von Ver-

esterungsreaktionen und die Reaktorkonstruktion.
e In Achsrichtung z konstante Rohrquerschnittsfiéiche.

e Quasihomogene Oberflichenreaktion am festen Katalysator — der Reaktandenzu-
und -abtransport aus der Bulkphase zu den aktiven Zentren, an denen die Reaktion
stattfindet, wird nicht detailliert modelliert.

Vernachlissigbarkeit der Dispersion, das heift, die Verweilzeitverteilung entspricht
der einer idealen Pfropfenstrémung:

— ideale radiale Quervermischung
— keine Totzonen

— keine Riickvermischung (durch Rezirkulation oder molekulare Diffusion)

Die ersten beiden Annahmen werden in Abschnitt 3.7.2 experimentell bestatigt. Ebenso
wird dort auf den Einfluss der Reaktandentransportvorgiinge eingegangen. Die Vernach-
lissigbarkeit der axialen Dispersion ist aufgrund von Bodenstein-Zahlen, die das Verhilt-
nis von Konvektions- zu Dispersionstransport darstellen, in der Grokenordnung von 10

P M E
bis 10° (Abschiitzung unter typischen experimentellen Bedingungen mit Korrelationen
aus der Literatur [57, 99]) gerechtfertigt.

Kontinuitétsgleichung, Energiebilanz und Impulsbilanz ergeben aufgrund obiger Annah-
men keine relevante Information und werden daher nicht weiter betrachtet. Wichtig fiir
diese Arbeit ist nur die Komponentenmengenbilanz. Sie folgt aus der Bilanz an einem
infinitesimalen Volumenelement des Rohrreaktors der Lénge dz, unter Verwendung des

Reaktionsquellterms gemiif Gleichung (29), nach einfachen Umformungen zu:

d'fli H+ v
—idmxat - = CKat,tr Z Vi fir i=1...N (39)

m=l

abel wurde die Lauflinge = durch die direkt proportionale kummulierte Katalysator-
mass 2 -
p bz Tnll:(at,,tr an der Stelle z ersetzt. Die RﬁaktiOﬂngSChWindigkeiten Fn Werden gemi$
en . : z
nsitzen (30) beziehungsweise (36) fiir die Hauptreaktion sowie den Gleichungen
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(31) bis (33) fiir die Nebenreaktionen modelliert, unter Beriicksichtigung der Tempera-
turabhiingigkeit gemak Gleichung (24).

2.5.3 Rieselbettreaktor

Der Rieselbettreaktor ist, wie in Abschnitt 2.5.1.2 eingefiihrt, ein vertikales Rohr, wel-
ches mit katalytischen Reaktivdestillationspackungen gefiillt ist, {iber die die Fliissig-
keit Schwerkraft getrieben von oben nach unten rieselt (siehe auch Abbildung 34). Eine
detaillierte Modellierung des Rieselbettreaktors ist aufgrund der komplexen Fluiddy-
namik (Bypass, Quervermischung, stagnante Zonen) anspruchsvoll. Zwei Wege werden
beschritten, niimlich die einfache Modellierung mit Hilfe des Transferfaktorkonzepts und
die detailliertere Modellierung mit Hilfe eines Segmentmodells.

Transferfaktorkonzept

Die Anwendung des Transferfaktorkonzepts gemif Abschnitt 2.5.1.3 zur Modellierung
des Rieselbettreaktors bedeutet, dass der Rieselbettreaktor als ,Black-Box“-Rohrreaktor
modelliert wird, wobei alle durch die Fluiddynamik bedingten Abweichungen vom idea-
len Rohrreaktorverhalten im Transferfaktor ®pp .pr aufgefangen werden. Die ent-
sprechenden Modellgleichungen sind die Rohrreaktor-Komponentenmaterialbilanz (39)
msammen mit dem den Transferfaktor enthaltenden Reaktionsgeschwindigkeitsan-
satz (38). Der Transferfaktor wird an den Umsatz der Reaktionsexperimente im Riesel-
bettreaktor, beziehungsweise das Konzentrationsprofil angepasst. Dies entspricht dem
Vorgehen, das auch Kreul [92] und DeGarmo et al. [34] angewendet haben.

Segmentmodell

Segmentmodelle bestehen aus der Verschaltung von Einzelsegmenten, die wiederum
Kombinationen idealer Reaktoren (Riihrkessel-, Rohrreaktoren) mit Bypassstrémen und
Vermischungsstellen sind. Wichtige Informationen zur Bestimmung der Modellparame-
ter liefert die Verweilzeitverteilung des realen Reaktors [99]. Dieses Vorgehen hat Gotze
zur Beschreibung seiner Rieselbettreaktorexperimente angewendet, indem er den Rie-
selbettreaktor als Riihrkesselkaskade mit Seitenkesseln modellierte und Verweilzeitver-

teilingsinformation ausnutzte [57).

Im Rahmen dieser Arbeit wird das in Abschnitt 2.3.2 vorgestellte Segmentmodell ver-
wendet (siehe Abbildung 2), welches direkt aus den Vorstellungen iiber die wichtig-
sten fluiddynamischen Einflussfaktoren abgeleitet wurde. Der Diffusionsbeitrag aus den
stagnanten Zonen wird dabei vernachlissigt, und die durchstromten Katalysatorschii-
tungsabschnitte werden als ideale Rohrreaktoren modelliert. Dieses Modell dient der
Evaluierung des Einflusses der Modellparameter Bypassanteil egp, Katalysatorausnu-
trungsanteil £x, Ny, sowie Quervermischungsintensitit (@ (Anzahl der Segmente pro
Meter) in Abhiingigkeit von der Fliissigkeitsbelastung wy. Eine Quantifizierung der Mo-
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dellparameter wird nicht anhand von Verweilzeitmessungen durchgefiihrt, sondern durch
Vergleich von simulierten Sensitivitiitsstudien mit Rieselbettreaktorexperimenten. Dabei

wird insbesondere obiges Transferfaktorkonzept zur Auswertung sehr wertvoll sein.

2.5.4 Reaktivdestillation

Die beiden wichtigsten Ansitze zur Modellierung von Reaktivdestillationsprozessen sind
das Gleichgewichtsstufenmodell (EQ-Modell) und das rate-based Modell (NEQ-Modell).
Da die Modellierung und mathematische Implementierung nicht Bestandteil dieser Ar-
beit sind, werden die Modelle hier nur skizziert und charakterisiert. Auf eine detaillier-
te Darstellung wird verzichtet und stattdessen auf entsprechende Literatur verwiesen.
Einen Uberblick iiber die Literatur zur Modellierung von Reaktivdestillationsprozessen
geben unter anderem Noeres et al. [119] sowie Taylor und Krishna [173].

2.5.4.1 Gleichgewichtsstufenmodell

Das Gleichgewichtsstufenmodell fiir nichtreaktive Destillationsprozesse ist schon lange
etablierter Stand der Technik (siehe z.B. Review von Seader [147]) und ist in der Lite-
ratur ausfiihrlich beschrieben (z.B. Seader und Henley [149]). Die Erweiterung auf die
Reaktivdestillation ist geradlinig iiber Reaktionsquellterme in den Mengenbilanzen einer
Jeden theoretischen Stufe. Die entsprechenden Gleichungen sind zum Beispiel bei Tay-
lor und Krishna zu finden [173]. Die Simulationen mit dem Gleichgewichtsstufenmodell
werden in dieser Arbeit mit dem in den Prozesssimulator Aspen Plus! implementierten
Modul Radfrac [181] durchgefiihrt.

Abbildung 4 zeigt die Prinzipskizze einer reaktiven Gleichgewichtsstufe der Reaktivde-
stillation. Charakteristisch fiir dieses Modell ist, dass die beiden Bulkphasen innerhalb
einer Stufe als ideal durchmischt und die austretenden Dampf- und Fliissigkeitsstrome
als im Gleichgewicht befindlich angenommen werden. Die Hihe einer solchen Stufe gibt
d.er HETS-Wert (Kehrwert des NTSM-Werts) an, welcher packungsspezifisch in spe-
ziellen Experimenten vermessen wird. Die Reaktion am festen Katalysator wird nur in

derlE‘ lissigphase beriicksichtigt, wobei die Reaktion entweder nur iiber das chemische
Gleichgewicht (siehe Abschnitt 2.4.2)

el oder detaillierter, entsprechend ihrer Reaktionski-
netik (sieche Abschnitt 2.4.3.2) beschri

i : = eben wird. Die Reaktionszone einer so modellierten
eaktivdestillationskolonne entspricht einer VLE-CSTR-Kaskade, bei der die Anzahl der

m1tl Dampf—Fliissigkeit—Gleichgewicht liberlagerten kontinuierlichen Riihrkessel (CSTR)
gleich der Anzah] an theoretischen Stufen ist.

B T L
A ®
spen Plus® 111, Produkt von Aspen Technology, Inc., Cambridge, Massachusetts, USA.
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Abbildung 4: Prinzipskizze des Gleichgewichtsstufenmodells mit Fliissigphasenreak-
tion.

Vorteile des Gleichgewichtsstufenmodells liegen in der relativ einfachen Modellstruktur
verbunden mit vergleichsweise geringen Anforderungen beziiglich der bendtigten Stoff-
dateninformation. Der Schwachpunkt des Modells liegt in der Ermittlung des NTSM-
Werts, welcher meist nur komponentenunspezifisch anhand von Testsystemen ermittelt
und als konstant angenommen wird (Details dazu, siehe Onken und Arlt [121]).

2.5.4.2 Rate-based Modell

Detaillierter als das Gleichgewichtsstufenmodell ist das so genannte rate-based Modell,
das zum Beispiel Seader oder Taylor und Krishna beschreiben [148, 172] und an dessen
Umsetzung in die Simulation seit den 90er Jahren intensiv gearbeitet wird [173]. Wie
in Abbildung 5 zu sehen, wird bei diesem Ansatz das Konzept der theoretischen Stufe
fallen gelassen und stattdessen fiir jedes Hoheninkrement Az der Wirme- und Stoff-
transport iiber die Phasengrenze unter simultaner Beriicksichtigung der chemischen
Reaktion rigoros modelliert. Thermodynamisches Gleichgewicht besteht demnach nur
noch unmittelbar an der Phasengrenze. Zur Beschreibung des Stofftransports fiber die
Dampf-Fliissigkeit-Phasengrenze wird das Zwei-Film-Modell [100] verwendet, bei wel-
chem angenommen wird, dass der gesamte Stofftransportwiderstand sich auf diinne Fil-
me beiderseits der Phasengrenze beschrinkt, wohingegen in den angrenzenden ideal
durchmischten Bulkphasen keine Konzentrationsgradienten auftreten. Die resultierende
¢indimensionale molekulare Diffusion senkrecht der Phasengrenze wird mit den verall-
gemeinerten Stefan-Maxwell Gleichungen [172] modelliert, welche die Stoffstromdichten
der Komponenten mit deren Gradienten des chemischen Potenzials verbinden. Die Pha-
séngrenze zwischen Katalysator und Fliissigphase wird nicht rigoros modelliert. Die
chemische Reaktion wird stattdessen iiber das pseudohomogene beziehungsweise das
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adsorptionsbasierte Modell eingebunden (siehe Abschnitt 2.4.3.2). Die Hydrodynamik
der Bulkphasen wird iiber Hold-up und Druckverlustkorrelationen beriicksichtigt, jedoch

unter Vernachlissigung axialer Dispersion.

Dampf ab | 3, B Fliissig zu

4 ; B
T s 2 Yot te
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grenze

Abbildung 5: Prinzipskizze des rate-based Modells mit F liissigphasenreaktion.

Das beschriebene Modell wurde im Rahmen des EU-Projekts INTINT [5] - aufbauend
auf den Arbeiten von Kenig und Gorak [80] und den Ergebnissen des BRITE-EURAM
Projekts ,Reactive Distillation [82] — von der Universitit Dortmund in die Programmie-
rungsumgebung Aspen Custom Modeler' implementiert und steht unter dem Namen
PROFILER zur Simulation von reaktiven Trennprozessen zur Verfiigung. In der Ar-
beit von Kloker [85] sind alle Modellgleichungen, deren Umsetzung und die Anwendung
des PROFILER detailliert beschrieben. Eine kompakte Darstellung gibt der Artikel von
Kloker et al.[87]. Fiir die im Rahmen der vorliegenden Arbeit durchgefiihrten Rech-

nungen mit dem rate-based Modell wurde dieses Programm der Universitét Dortmund
verwendet?.

Der Hauptvorteil des rate-based Modells im Vergleich zum Gleichgewichtsstufenmo-
dell liegt in der realitéitsniheren Erfassung der in der Reaktivdestillation ablaufenden
physikalischen Vorgiinge. Multikomponenten-Diffusionseffekte wie Riickwirtsdiffusion,
osmotische Diffusion oder Stofftransportbarrieren |96, 177], die beim rate-based Modell
erfasst werden, kénnen im Fall des Gleichgewichtsstufenmodells im Prinzip zu schwan-
kenden, konzentrations- und komponentenabhiingigen HETS-Werten und damit einem
Scheitern des HETS-Konzepts filhren [67, 98, 172|. Andererseits resultieren aus dem ho-
hen Detaillierungsgrad des Maodells eine aufwindige Modellimplementierung sowie hohe
Anforderungen beziiglich der Stoffdaten- und Fluiddynamikkorrelationen. So werden

'"Produkt von Aspen Technology, Inc., Cambridge, Massachusetts, USA.

An dieser Stelle se1 ar Y Univ T
den Mit heitern d Universitiat Do tmund nochmals fir die her orrag
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binire Maxwell-Stefan Diffusionskoeffizienten, Stofftransportkorrelationen fiir die Gas-
und Fliissigseite, Aussagen zur Groke der Phasengrenzfliche, Hold-up und Druckverlust-
korrelationen benétigt, mit deren Giite die Sinnhaftigkeit des rate-based Modells steht
und fillt [68, 93, 173]. Die in dieser Arbeit verwendeten Korrelationen und Parameter
sind im Rahmen des EU-Projekts INTINT [5] ermittelt worden und in der Arbeit von
Kloker [85] zusammengefasst. Uber die hohe Parameteranzahl hinaus leidet auch das
rate-based Modell an Schwiichen. Hier ist insbesondere die Thematik der Ermittlung

der Filmdicken zu nennen, wie Kreul et al. hervorheben [93].
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3 Stoffdaten — Experimente und

Parametrierung der Modelle

Eine zuverlissige physikalisch-chemische Stoffdatenbasis ist eine Grundvoraussetzung
fir die Modellentwicklung und Simulation der Reaktivdestillation. In diesem Zu-
sammenhang sind insbesondere die Beschreibung der chemischen Reaktion und des
Dampf-Flissigkeit-Gleichgewichts zu nennen. Zusitzlich ist auch das Fliissig-Flissig-
Gleichgewicht von Bedeutung, da das betrachtete Stoffsystem Wasser + Essigsiure +
Hexanol + Hexylacetat eine grofe Mischungsliicke aufweist (siehe Abschnitte 2.2.1 und
2.4). Die entsprechenden Informationen werden in diesem Kapitel, basierend auf einer Li-
teraturrecherche und umfangreichen eigenen experimentellen Messungen, bereitgestellt.

3.1 Chemikalien und Analyse

3.1.1 Chemikalien

Alle Chemikalien fiir die experimentellen Untersuchungen zum Dampf-Fliissigkeit- und
Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht stammten von Merck, Darmstadt. Die Essigsiure (pro
analysi) wurde ohne weitere Behandlung verwendet, dagegen wurden Hexanol (zur Syn-
these) und Hexylacetat (zur Synthese) mittels Batch-Destillation weiter aufgereinigf,
ufn leichtsiedende Verunreinigungen zu entfernen. Die erreichten Reinheiten von Essig-
saure, Hexanol und Hexylacetat ergaben sich mittels Gaschromatographie zu 0,998g/g,
0,988/ und 0,992 g/g. Weiterhin wurde bidestilliertes Wasser verwendet.

Aufgrund des relativ grogen Chemikalienbedarfs fiir die Reaktionsexperimente wur-
den hierfiir Essigsiure und Hexanol von der BASF AG, Ludwigshafen geliefert. Das
H?X}’lacetat wurde bei Sulzer Chemtech, Winterthur, Schweiz wihrend der Reaktivde-
stillationsexperimente dieser Arbeit produziert. Die Reinheiten von Essigsiiure, Hexanol
izdglgg):;l;c‘zz;:igabefl SiCh. mittels Gaschromatographie zu 0,98 g/g, 0,988 g/g und

y ; 50 Wie bei den Phasengleichgewichtsexperimenten wurde auch bei

den Reaktionsexperimenten bidestilliertes Wasser eingesetzt.
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3.1.2 Analyse

Die gaschromatographische Analyse der Proben der Phasengleichgewichts- und Reak-
tionsexperimente! wurde mit einem Gerit der Firma Hewlett Packard (HP6890) durch-
gefiihrt, welches mit einem Autosampler ausgestattet war (Reproduktionsgenauigkeit
bestimmt als Standardabweichung der Massenanteile kleiner 0,0002g/g). Dabei wur-
de eine Kapillarsiule des Typs HP-INNOWax zusammen mit einem Split-Injektor und
einem Wirmeleitfihigkeitsdetektor eingesetzt. Die rechnergestiitzte Aufnahme und Aus-
wertung der Analysedaten erfolgte mit der Software HP-GC-ChemStation [3]. Details
zu den Analysebedingungen und ein typisches Chromatogramm sind im Anhang A.1.1

zu finden.

Die gaschromatographische Analyse wurde mit der Methode des internen Standard
durchgefiihrt, welche in Anhang A.1.2 beschrieben ist. Zur Uberpriifung der Analysen-
giite wurden insgesamt 45 Testgemische analysiert, wovon 33 den Konzentrationsbereich
der VLE- und LLE-Experimente und 12 den der Reaktionsexperimente dieser Arbeit ab-
decken. Fiir alle Testgemische und jede einzelne Komponente wurden die absoluten unc
relativen Abweichungen der einzelnen Analysenergebnisse von den jeweiligen Einwaager
bestimmt (A?" und A™). Die Tabellen 6 und 7 geben eine kompakte Ubersicht iiber
die Analyseunsicherheit beziiglich der einzelnen Komponenten. Angegeben sind (fiir jede
cinzelne Komponente) die iiber alle Testgemische gemittelte absolute Abweichung >
genauso wie die entsprechende mittlere relative Abweichung A™. Auferdem sind die
jeweiligen Standardabweichungen o(A?%) und o(A™) angegeben. Die Ergebnisse be-
legen die Zuverldssigkeit der Kalibrierung. Es ist anzumerken, dass die vergleichsweise
hohen mittleren relativen Abweichungen von Essigsiure und Wasser bei der Analyse der
Reaktionstestgemische durch deren dort typischerweise relativ kleine Massenanteile von
weniger als 0,1 g/g und 0,02 g/g respektive — in Zusammenhang mit der massenbasierten
Analysemethode — bedingt sind. Aus diesem Grund wurden Wasserkonzentrationen von
weniger als 0,005g/g iiblicherweise mittels Karl-Fischer-Titration (Methrom 701 KF
Titrino) analysiert. Die mit dieser Methode ermittelten Wasser-Massenanteile weisen
eine mittlere relative Abweichung von 1,0 Prozent auf. Als weiteres Giitekriterium der
Analyse ergibt der so genannte Hundert-Prozent-Test, das heift die Summierung aller
Massenanteile einer Probe, welche aufgrund der Methode des internen Standard unab-

héingig voneinander bestimmt werden kénnen, Ergebnisse zwischen 1,00 und 1,02 g/g.

Details zur Analyse im Zuge der Reaktivdestillationsexperimente sind in Kapitel 5.1 gegeben.
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Tabelle 6: Komponentenspezifische absolute und relative Abweichung der gaschroma-
tographischen Analyse (Mittelwert und Standardabweichung) im Kongen-
trationsbereich der VLE- und LLE-Experimente dieser Arbeit.

W | AC [ HexOH [ HexAc

’Tbs / mol/mol 0,006 | 0,005 ) 0,004 | 0,004
o(A®) / mol/mol || 0,002 | 0,003 | 0,003 | 0,005
Kml / % 2.1 2,9 0,7 13
J{Arel) / % 1,4 4,0 0,7 3

Tabelle 7: Komponentenspezifische absolute und relative Abweichung der gaschroma-
tographischen Analyse (Mittelwert und Standardabweichung) im Konzen-
trationsbereich der Reaktionsexperimente dieser Arbeit.

W AC | HexOH | HexAc

Foau / mol/mol 0,003 | 0,003 | 0,002 | 0,001 |
O.(Aabs) / mOl/lIlOI 0,002 0,00'2 0,001 0,001

5 /% | 41 [38 [ 04 | 03
(A T f 14 1,5 0,2 03 |

3.2 Versuchsplanung

3.2.1 Phasengleichgewichte
3.2.1.1 Dampf-Fliissigkeit- und Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht

Das Stoffsystem der Hexylacetat-Veresterung, Reaktionen <I> bis <IV=, besteht aus
insgesamt sechs Komponenten. In Bezug auf die Beschreibung der Phasengleichgewichte
im Rahmen des Reaktivdestil!ationsprozesses sind vor allem die Hauptreaktionskompo-
nenten Wasser, Essigsiure, Hexanol und Hexylacetat relevant und werden entsprechend
detailliert diskutiert, Das Realverhalten der Nebenreaktionskomponenten Hexen und
Dihexylether in Wechselwirkung mit allen Systemkomponenten muss auch beschrieben
werden. Hier sind jedoch die Anforderungen nicht so hoch, aufgrund der geringen Kon-

zentratl.onen, mit der diese Komponenten auftreten. Auferdem sind Hexen und Dihexyl-
ether die mit Abstand tiefst-

_ beziehungsweise héchstsiedenden Komponenten, was die
Beschreibung ihres physikalise

hen Verhalten vereinfacht.

Eabellcli?» gibt fiir alle Biniirsysteme deg quaterniiren Systems Wasser + Essigsiure +
:31?1;)04— Hexylacetat einen Uberblick iiber die Datenlage in der Literatur [7] be
zliglic -Fliissigkei i
g ampf-Fliissigkeit- (VLE) und Fliissig-Fliissig-Gleichgewichten (LLE), Aktivi-
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tétskoeffizienten bei unendlicher Verdiinnung 4° und Azeotropinformation (AZE). Wie
man sieht, ist fiir das System Wasser + Essigsiiure eine Fiille von VLE-Daten vor-
handen, so dass in diesem System keine eigenen Messungen vorgenommen werden. In
den Systemen Wasser + Hexanol und Wasser + Hexylacetat ist vor allem eine gute
Beschreibung des LLE von Bedeutung (siehe auch Abschnitt 5.2.4.1) und muss ent-
sprechend gut experimentell abgesichert sein. Da im Fall von Wasser + Hexanol zwar
eine Vielzahl von LLE-Daten in der Literatur zu finden sind, diese aber grofe Abwei-
chungen untereinander aufweisen, ist es notwendig eigene LLE-Messungen in diesem
System durchzufiihren. Die wenigen Literaturdaten im Binirsystem Wasser + Hexyl-
acetat sind durch wenige LLE-Experimente dieser Arbeit zu iiberpriifen. Beziiglich des
Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewichts in diesen beiden Binirsystemen kann die kleine Basis
an VLE- und Azeotrop-Daten als ausreichend angesehen werden. Die Literaturdaten [11]
zum VLE im System Essigsiiure + Hexanol reichen nicht aus, da diese Messungen bei
Temperaturen weit unterhalb derer der Reaktivdestillation durchgefiihrt wurden. Dar-
iiber hinaus sind in den Systemen Essigsiure + Hexylacetat und Hexanol + Hexylace-
tat keinerlei VLE-Daten in der Literatur verfiighar. Folglich werden VLE-Messungen in
den drei letztgenannten Bindirsystemen durchgefiihrt. Komplettiert werden die Phasen-
gleichgewichtsmessungen dieser Arbeit durch zusitzliche LLE-Messungen in den beiden
Mischungsliicken aufweisenden Ternirsystemen Wasser + Essigsiure 4 Hexanol und
Wasser + Essigsaure + Hexylacetat, da LLE-Information ansonsten nur in den biniren

Systemen Wasser + Hexanol und Wasser + Hexylacetat erhalten werden kann.

Tabelle 8: Ubersicht iiber die Anzahl an Literaturquellen zu Phasengleichgewichten
der bindren Teilsysteme des Hauptreaktionssystems Wasser + Essigsdure +
Hexanol + Hexylacetat (Quelle: Dortmunder Datenbank [7]) und iiber die
Messungen in dieser Arbeit.

fioa W[ W W AC | AC | HexOH |
AC | HexOH | HexAc | HexOH | HexAc | HexAc |
VLE 129 7 — 3 — —
LLE 19 2 = = o=
S 9 5 = = = =
AZE = 15 1 S AET =
[diese Arbeit [ — | LLE | LLE | VLE [ VLE | VLE

Beziiglich des Phasenverhaltens der Nebenreaktionskomponenten Hexen und Dihexyl-
ether sind in der Literatur nur Daten zu den Bindrsystemen Hexen + Wasser (LLE +
Azeotropinformation) und Wasser + Dihexylether (LLE) zu finden. Diese Daten wer-
den zur Bestimmung der entsprechenden NRTL-Parameter verwendet. Fiir alle anderen
Hexen bzw. Dihexylether enthaltenden Biniirsysteme werden die Wechselwirkungspara-
meter mittels UNIFAC (Dortmund) abgeschétzt [47].
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Der Druckbereich der Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewichtsexperimente wird so ge.
wiihlt, dass sich Temperaturen wie in den Reaktivdestillationsversuchen (d.,
80 bis 150°C, vgl. Abschnitt 5.1) einstellen. In Bezug auf die Fliissig-Flissig.
Gleichgewichtsuntersuchungen ist der Temperaturbereich zwischen 10 und 40°C abzu-
decken, da ein im Reaktivdestillationsprozess auftretender Dekanter bei Umgebungshe-
dingungen betrieben wird.

Uber die Dampf-Fliissigkeit- und Fliissig-F liissig-Gleichgewichtsmessungen hinaus wer-
den auch die Reinstoffdampfdriicke von Wasser, Essigsiure, Hexanol und Hexylacetat
vermessen. Im Fall von Wasser und Essigséiure dient dies der Uberpriifung der verwende-
ten Phasengleichgewichtsapparatur (siche Abschnitt 3.3.1.1). Dagegen sind die Dampf-
druckmessungen fiir Hexanol und Hexylacetat wegen der Literaturdatenlage unerliss-
lich. Bei Hexanol weichen die auf experimentellen Werten basierenden Korrelationen
und Dampfdruckangaben im relevanten Temperaturbereich um mehr als 1% voneinan-
der ab [7, 24, 101, 130|. Fiir Hexylacetat wurden nur von Verevkin [182] Priméirdaten
in der Literatur gefunden, die jedoch nur den Bereich von 5 bis 35°C (0,05 bis 0,4kPa)
abdecken. Dabei bestehen grofie Abweichungen zwischen der in der Dortmunder Daten-
bank [7] angegebenen Korrelation, den Dampfdruckangaben des CRC Handbook [101]
und den Daten von Verevkin [182]. Details dazu sind in Abbildungen in Anhang B.1zu
sehen.

Damit sind die fiir eine vollstindige Parametrierung der Phasengleichgewichtsberech-
nung (NRTL-Modell, Dampfdruckkorrelation) durchzufiihrenden Messungen (Art der
Messung, Stoffsystem, Parameterbereich) festgelegt. Mit dem Ziel einer spéiteren Mo-
dellvalidierung werden weiterhin VL E- und LLE-Messungen im Quaterniirsystem Wasser
+ Essigsdure + Hexanol Hexylacetat und im 5-Stoffsystem mit zusitzlichem Hexen
durchgefiihrt, die nicht in die Modellparameterbestimmung eingehen. Druck, Tempe-
ratur und Konzentrationsbereich dieser Phasengleichgewichtsexperimente werden di-
rekt anhand der in dieser Arbeit durchgefiihrten Reaktivdestillationsexperimente (sie-
he Abschnitt 5.1) ausgewihlt. Im Fall der Multikomponenten-VLE-Messungen werden
elf verschiedene Vorlagenzusammensetzungen anhand der Simulationsinformation von
reprisentativen Reaktivdestillationsversuchen bestimmt. Die einzelnen Startgemische
sind in Anhang B.2, Tabelle 30 angegeben. Die Vorlagenzusammensetzungen von sieben
Multikompc)nentemLLE Messungen werden direkt aus Informationen zur Zusammense-

tz AT -
ung des Dekanter-Zulaufstroms von reprasentativen Reaktivdestillationsexperimenten

bestimmt und sind in Anhang B.3, Tabelle 36 angegeben,
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3.2.1.2 Adsorptionsgleichgewicht

In der Literatur sind keine Adsorptionsgleichgewichtsinformationen fiir das gegebene
Stoffsystem mit Amberlyst CSP2 zu finden. Die Experimente zur Bestimmung der Ad-
sorptionsexzessisothermen werden auf die Komponenten der Hauptreaktion beschriinkt,
da fiir die Untersuchung der Nebenreaktionsproblematik in Anbetracht der Ziele dieser
Arbeit ein einfaches Kinetikmodell ausreichend ist. Wie in Abschnitt 2.4.1.2 dargelegt,
werden die Adsorptionskonstanten anhand einer Anpassung an experimentelle Werte des
massenbezogenen Adsorptionsexzesses ermittelt. Die dazu notwendigen bindren Adsorp-
tionsgleichgewichtsexperimente konnen aufgrund ihrer langen Equilibrierungszeit und
hohen Katalysatorkonzentrationen (siehe Abschnitt 3.4.1) nur in nichtreaktiven Binir-
systemen durchgefiihrt werden. Auferdem besitzt das Stoffsystem Wasser + Hexanol ei-
ne grofe Mischungsliicke, so dass demnach nur Messungen in den Bindrsystemen Wasser
+ Essigsiure, Essigsdure + Hexylacetat und Hexanol + Hexylacetat durchgefiihrt wer-
den konnen. Der mit den Experimenten abzudeckende Temperaturbereich reicht ent-
sprechend der Einsetzbarkeit des Katalysators bis 120 °C (sieche Abschnitt 2.2.3).

3.2.2 Reaktion

Tn der Literatur sind keine experimentellen Informationen zur Hexylacetat-Veresterung
zu finden. Daher miissen eigene Untersuchungen zum Reaktionsgleichgewicht, zur auto-
und heterogen katalysierten Reaktionskinetik der Hauptreaktion durchgefiihrt werden.
Die katalysierte Reaktionskinetik der Nebenreaktionen ist ebenfalls zu bestimmen, wenn

auch die Nebenreaktionsproblematik von geringerem Gewicht ist.

Der durch die Experimente abzudeckende Parameterbereich wird anhand der Be-
dingungen in der Reaktivdestillation gewihlt. Der relevante Temperaturbereich ergibt
sich vor dem Hintergrund einer moglichst hohen Reaktionsgeschwindigkeit unter Beriick-
sichtigung der Temperaturstabilitiit des Katalysators (siche Abschnitt 2.2.3) und reicht
von 80°C bis 120°C. Die Startzusammensetzungen der Reaktionsexperimente decken
den gesamten reaktivdestillationsrelevanten Bereich ab, wie Abbildung 6 zeigt (Zahlen-
werte im Anhang B). In dieser Abbildung sind die in der reaktiven Zone der Reak-
tivdestillationsexperimente real auftretenden Konzentrationen (siche Abschnitt 5.1) als
schraffierter Bereich eingezeichnet. Die Darstellung erfolgt gemik den in Abschnitt 2.2.4
eingefiihrten transformierten Variablen. Zur Abschitzung des relevanten Konzentra-
tionshereichs kénnen auch erste Simulationen mit einem Gleichgewichtsstufenmodell

unter Zuhilfenahme von Reaktionsgleichgewichtsinformation dienen.
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Abbildung 6: Doppeldreiecksdiagramm des Systems Wasser + Essigsz'iu%'e + He?xa-
nol + Hexylacetat in transformierten Molanteilen (cf. Glelch}mg (2).
Schraffierte Fliche: Konzentrationsbereich der Reaktivdestillatlonse?cpe-
rimente (Abschnitt 5.1). Symbole: Startgemische der Experimente dieser
Arbeit zum Reaktionsgleichgewicht (A), der auto- (O0) und heterogen
(©) katalysierten Reaktionskinetik.

-3 Phasengleichgewichte

3.3.1 Versuchsaufbau und -durchfiihrung
3.3.1.1 Dampf-Fliissigkeit—Gleichgewicht

Die Untersuchung des Dampf—FlﬁSSigkeit--Gleichgewicllts erfolgt mit einer Weiterent-
wicklung einer von Raflenbeul und Hartmann [135] beschriebenen Umlaufappara-

tur des Gillespie-Typs. Eine ausfithrliche Ubersicht iiber die verschiedenen statischen
und dynamischen Methoden der ex

perimentellen Bestimmung von Dampf-Fliissigkeit-
Gleichgewichten kann Hala et al. [5

9] entnommen werden.
Die aus Glas gefertigte Apparatur, deren Fliefbild in Abbildung 7 zu sehen ist, wird
in der Vorlage mit dem 2y untersuchenden Gemisch befiillt.

Mittels einer Kreiselpum-
pe wird die Fliissigkeit sowohl in den Cottrell-Verdampfer als

auch in ein Steigrohr mit
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Uberlauf gefordert. Durch diese Konstruktion wird zum einen eine konstante Férderhéhe
im Cottrell-Verdampfer gewihrleistet und zum anderen sorgt die Rezirkulation fiir eine
gute Riickvermischung des Vorlageninhalts. Vor dem Eintritt in den Cottrell-Verdampfer
wird die Durchflussmenge durch das Kegelventil V1 reguliert. Die Fliissigkeit wird an
einer oberflichenstrukturierten, vergoldeten Edelstahlhiilse, die iiber eine Heizpatrone
beheizt wird, partiell verdampft. Der im Ringspalt zwischen Glas und Hiilse aufsteigen-
de Dampf reift Fliissigkeit mit sich, worauf die Férderwirkung des Cottrell-Verdampfers
beruht. An den Kopf des Verdampfers schlieft sich das Cottrell-Rohr (L = 20cm,
d. = 4mm) an, in dem sich das Phasengleichgewicht einstellt. Am Ende des Cottrell-
Rohrs spritzt das Dampf-Fliissigkeit-Gemisch in die zylindrische Messkammer. Sowohl
Cottrell-Rohr als auch Messkammer sind von einem Vakuumdoppelmantel mit Zusatz-
isolierung und Schutzheizung umgeben, um adiabate Bedingungen sicherzustellen. Ein
Teil der Fliissigkeit tropft in der Messkammer an einem Pt100-Widerstandsthermometer
(Kalibrierungsunsicherheit +0, 005 K) ab, welches mit einem Digitalmultimeter (Keith-
ley, Typ 195A) verbunden ist. Die Fliissigkeit lduft im unteren Bereich der Messzelle
iiber einen Trichter ab und gelangt nach Unterkiihlung iiber eine Probennahmeschleife
wieder zuriick in die Vorlage. Der Dampf stromt radial aus der Messzelle in den Konden-
sator, wird vollstindig kondensiert und fliekt ebenfalls iiber eine Probennahmeschleife
zuriick in die Vorlage. Die Probenentnahme aus den mit Silikon-Septa verschlossenen

Schleifen erfolgt mittels Spritzen.

Am Kopf des Kondensators ist eine Falschluft-Druckregelung (Regler: MKS, Typ 250;
elektrisches Stellventil V5: MKS, Typ 248A) angeschlossen. Die Druckmessung erfolgt
mit einem kapazitiven Druckaufnehmer (MKS, Typ Baratron 627B, Kalibrierungsge-
nauigkeit +0,12%).

Zur Durchfithrung einer Phasengleichgewichtsmessung wurden etwa 200 ml Gemisch vor-
gelegt. Heizleistung und die Stellung des Kegelventils V1 wurden so gewihlt, dass Ge-
samtvolumenstrom (typisch 11-19ml/min) und Dampf-Fliissigkeit-Verhiltnis (typisch
L/G = 1,5-3,5ml/ml) einen stationiiren, das heikt mdglichst schwankungsfreien Be-
trieb des Cottrell-Verdampfers ermoglichten. Vor Aufnahme eines Messpunkts wurden
mindestens 30 min Equilibrierungszeit abgewartet und dabei die Probennahmeschleifen
mehrfach mit einer Spritze in die Vorlage entleert, um das Riickvermischungsproblem zu
minimieren. Die wihrend dieser Zeit unter anderem infolge des Verdampfungsprozesses
aufgetretenen Druck- und Temperaturschwankungen ergeben eine Gesamtunsicherheit
der Druck- und Temperaturmessung von weniger als 0,2% und 0,1 K respektive. Nach
der Equilibrierungszeit wurden Druck und Temperatur protokolliert und je 1ml Probe
aus der Fliissigphase und der kondensierten Dampfphase gezogen. Die meisten Messung-
en wurden als isobare Messreihen durchgefiihrt. Bei einer isothermen Serie wurde der

Druck jeder einzelnen Messung entsprechend der gewiinschten Temperatur angepasst.
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3.3.1.2 Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht

Zur Untersuchung von Fliissig-Fliissig-Gleichgewichten wird ein geschiossener, geriihrter
300ml Batch-Behilter aus Glas verwendet, welcher zur Thermostatisierung mit einem
durchgéingigen Doppelmantel versehen ist. Am Kopf des Behilters befinden sich drei
mit Silikonsepten verschlossene Anschliisse. In einem dieser Anschliisse ist ein Pt100-
Widerstandsthermometer (Kalibrierungsunsicherheit 40,005 K) installiert, das in Ver-
bindung mit einem Digitalmultimeter (Keithley, Typ 195A) zur Bestimmung der Gleich-
gewichtstemperatur dient. Die anderen beiden Anschliisse erlauben die Probennahme
mittels Spritzen. Die Messungen erfolgen bei Umgebungsdruck.

Nach dem Einwiegen von etwa 200 g Bruttogemisch begann das experimentelle Proze-
dere mit einer intensiven 15-miniitigen Riihrperiode zur Dispergierung der Phasen und
Gleichgewichtseinstellung. Daran schloss sich eine Absetzungsperiode an. Die Proben-
nahme (je 1ml pro Phase) erfolgte etwa zehn Minuten nach vollstindiger Phasentre-
nnung. Da zur Entnahme einer Probe aus der schweren Phase infolge der Behilterkon-
struktion die obere Phase durchstochen werden musste, wurde in diesem Fall nach dem
Durchstich auf eine intensive Spritzenspiilung geachtet. Die Temperatur war wihrend
des gesamten Prozesses auf +0,05 K konstant, was der Unsicherheit der Temperatur-

messung dieser Experimente entspricht.

3.3.2 Experimentelle Ergebnisse
3.3.2.1 Reinstoffdampfdriicke

Reinstoffdampfdruckmessungen wurden mit der oben beschriebenen Apparatur fiir die
vier Hauptkomponenten bei Driicken zwischen 25 und 90 kPa durchgefiihrt. Die Mess-
werte sind im Anhang B.1 gegeben. Die Ergebnisse von Wasser und Essigsaure bestétigen
die Giite der Druck-Temperatur Messungen innerhalb der oben angegebenen Grenzen.
Bei gegebener Temperatur weichen die gemessenen Dampfdriicke im Mittel um 0,1 %
und 0,15 %, respektive, von den Korrelationen der Dortmunder Datenbank [7] ab. Die
Messungen fiir Hexanol fiigen sich sehr gut in die aus der Literatur verfiigbaren Infor-
mationen ein, wie in Anhang B.1 zu sehen ist. Die Hexylacetat-Dampfdruckmessungen
lassen sich nicht mit den wenigen in der Literatur vorhandenen Daten, die in einem

anderen Temperaturbereich gemessen wurden, vergleichen (siche Anhang B.1).

Die Dampfdruckdaten dieser Arbeit von Hexanol und Hexylacetat wurden verwendet,

um die Parameter der Antoine-Gleichung

(40!

J

b;
In (pf/Pa) =a; + ;Q TT/K
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anzupassen. Dies gelingt mit einer mittleren relativen Abweichung zwischen Messwerten
und Korrelation von deutlich unter 0,1 % (siehe Anhang B.1). Fiir Wasser und Essigsiure
werden die in der Dortmunder Datenbank [7] gegebenen Parameter verwendet. Eine
Ubersicht iiber die verwendeten Antoine-Parameter ist in Tabelle 9 zu sehen.

Tabelle 9: Antoine-Parameter zur Berechnung des Reinstoffdampfdrucks gemif Glei-
chung (40). Quellen: (*) Anpassung an Messungen dieser Arbeit, (f) Dori-
munder Datenbank [7].

a; ] b; ¢ J

Wasser! 23,221 | -3833,0 | -45,373
Essigsaure! || 22,135 | -3684,4 | -43,814
Hexanol* 21,207 | -3015,9 | -118,917
Hexylacetat*® || 20,999 | -3421,8 | -83,250

3.3.2.2 Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewicht

Isobare Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewichtsmessungen wurden in den drei Binarsystemen
Essigsdure + Hexanol, Essigsiure + Hexylacetat und Hexanol + Hexylacetat bei 30,
60 und 90 kPa durchgefiihrt. Auferdem wurde fiir das Biniirsystem Hexanol + Hexyl
acetat ein isothermer Datensatz bei 413,15 K aufgenommen. Alle Primirdaten sind in
Anhang B.2 gegeben. Es ist anzumerken, dass die im Laufe der Essigsiure + Hexanol
Experimente durch autokatalytische Reaktion gebildeten Mengen von Hexylacetat und
‘Wasser zu entsprechenden Konzentrationen von weniger als 0,001 mol/mol Hexylacetat

in der Fliissig- und 0,015 mol/mol Wasser in der Dampfphase fiihrten. Diese Anteile
wurden vernachlissigt.

Zur Beurteilung der Qualitit der Phasengleichgewichtsmessungen in den drei genannten
Bindrsystemen sind die Verliufe der experimentellen Daten (zusammen mit deren Ko-
rrelation durch das NRTL-Modell) in 7, =, y- und p, z, y-Diagrammen im nachfolgenden
Abschnitt 3.3.4.1 und in 7, z-Diagrammen im Anhang F.1 zu sehen. Die Verliufe der
experimentellen Daten sind glatt, ohne Ausreifer. Iin Bereich hoher Hexylacetatkonzen-
trationen des Systems Hexanol + Hexylacetat zeigen die Verliufe der Aktivititskoefi-
zienten von Hexanol aber ein ungewihnliches Abflachen, welches bei Nachmessungen
bestiitigt werden konnte. Dieses Abflachen ist entweder auf Stoffsystemeigenschaften
zuriickzufiihren, kénnte aber auch dadurch bec
turen die Grenzen der

Integraltests nach Heri

lingt sein, dass bei den hohen Tempers-
Apparatur erreicht werden. Jeder Datensatz wurde mittels des
_ ngton [65] sowie des Punkttests [41, 115] auf thermodynamische
Konsistenz iiberpriift. Die Kriterien beider Konsistenztests sind in der Dechema Che-
mistry Data Series [48] kompakt beschrieben. Alle Da

: - tensitze erfiillen den Punkitest,
den Flichentest jedoch nur die Messungen im Bindrsy:;

stem Essigsdure + Hexylacetat.
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Jusitzlich zu den bindren Messungen wurden mit dem Ziel der spiteren Modellvalidie-
rung elf VLE-Experimente im Stoffsystem Wasser - Essigsiure + Hexanol + Hexylace-
tat l(— Hexen) durchgefiihrt. Die Vorlagezusammensetzungen und die experimentellen
VLE-Daten sind in Anhang B.2 zu finden. Die Anderungen der Vorlagenzusammense-
tzungen infolge autokatalytischer Reaktion lagen innerhalb der experimentellen Unge-

nauigkeit und wurden nicht beriicksichtigt.

Im Fall der Multikomponenten-Phasengleichgewichte wurden die Mengenbilanzen an-
hand der in Anhang B.2 gegebenen Vorlagen- und Phasengleichgewichtszusammense-
tzungen gepriift. Uber das Hebelgesetz
0

kann das Phasenverhiltnis 7' /n” unabhangig fiir jede einzelne Komponente bestimmt
werden. Die Abweichung dieser Ergebnisse von ihrem Mittelwert betrdgt durchschnitt-
lich fiir alle Experimente 10,3 %. Dieser relativ groke Fehler ist vor allem dadurch be-
dingt, dass bei den untersuchten Multikomponentengleichgewichten der Verteilungsko-
effizient vieler Komponenten nahe Eins ist und somit bei der Berechnung des Split-
verhdltnisses iiber das Hebelgesetz kleine Differenzen grofer Zahlen auftreten. Unter-
suchungen zeigen, dass die Grokenordnung des Mengenbilanzfehlers vornehmlich durch
den in Abschnitt 3.1.2 angegebenen Analysefehler bedingt ist.

3.3.2.3 Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht

Fliissig-Fliissig-Gleichgewichtsexperimente wurden in den Biniirsystemen Wasser + He-
fanol und Wasser + Hexylacetat sowie in den Terniirsystemen Wasser + Essigsiure +
Hexanol und Wasser + Essigsdure -+ Hexylacetat durchgefiihrt. Dabei wurde der Tempe-
raturbereich zwischen 10 und 45 °C abgedeckt; im Fall von Wasser + Hexanol bis 80 °C.
Die experimentellen Daten sind in Anhang B.3 angegeben. Auch hier ist anzumerken,
dass in den untersuchten Stoffsystemen, in denen Reaktion durch Autokatalyse moglich
ist, der Molanteil von neu gebildeten Komponenten stets kleiner als 0,003 mol /mol und
somit vernachlissigbar war.

Genauso wie beim Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewicht wurden auch beim Fliissig-Fliissig-
Gleichgewicht Multikomponenten-Phasengleichgewichtsexperimente mit dem Ziel der
\I@dellv;ﬂidierung durchgefiihrt. Die Informationen dieser Experimente (Vorlagenzusa-
fimensetzungen und Gleichgewichtsdaten) sind in Anhang B.3 gegeben.

Eine Auswertung der Mengenbilanzen (vergleiche Abschnitt 3.3.2.2) der Multikompo-
tenten-Fliissig-Fliissig-Gleichgewichte auf der Basis der gegebenen Vorlagen- und Pha-
*ngleichgewichtszusammensetzungen wurde durchgefiihrt. Dabei ergibt sich eine Abwei-



52 3 Stoffdaten — Experimente und Parametrierung der Modelle

chung des komponentenweise individuell bestimmten Splitverhiltnisses vom Mittelwert
des jeweiligen Experiments von im Mittel 2,8 %. Dies ist ein exzellente Ergebnis. Die
Abweichungen sind durch den Analysenfehler (siche Abschnitt 3.1.2} zu erkliren.

3.3.3 Bestimmung der NRTL-Parameter

Wie in Abschnitt 2.4 diskutiert und in Abschnitt 5.1 zu sehen, tritt unter norma-
len Betriebsbedingungen kein Flissig-Fliissig-Phasenzerfall in der Reaktivdestillations-
kolonne auf. Dieser kann jedoch vorteilhaft iiber einen Dekanter im Prozess genutzt
werden, welcher iiber Riickfithrungen starken Einfluss auf die Reaktivdestillation hat
und dementsprechend wichtig ist (siehe Abschnitt 5.1). Versuche einer einheitlichen
Beschreibung von sowohl Dampf-Fliissigkeit- als auch Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht
mit nur einem NRTL-Parametersatz wurden unternommen. Diese zeigten jedoch kei-
ne fiir die Simulation des Reaktivdestillationsprozesses befriedigende Qualitiit, wie an-
hand der Vorhersage der Multikomponenten-Phasengleichgewichte festgestellt wurde.
Diese Beobachtung ist in Ubereinstimmung mit der Arbeit von Grob, der fiir das
Butylacetat-Veresterungssystem die simultane Beschreibung von Dampf-Fliissigkeit-,
Fliissig-Fliissig- und Reaktionsgleichgewichten mit gingigen Modellen der Gibbsschen
Exzessenthalpie detailliert analysiert [53]. Folglich werden in der vorliegenden Arbeit
zwei verschiedene NRTL-Parametersiitze bestimmt — einer fiir die Beschreibung des
Dampt-Fliissigkeit- und ein anderer fiir die des Fliissig-Fliissig-Gleichgewichts. Beziig-
lich der Simulation des Reaktivdestillationsprozesses verursacht dies keine Probleme, da
— wie geschildert — kein simultanes Dampf-Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht auftritt (siche
auch Kapitel 5).

Tabelle 10 gibt eine Ubersicht iiber die Quellen, die der Bestimmung der NRTL-
Parameter der einzelnen Biniirsysteme im Hauptreaktionssystem Wasser + Essigsiure
+ Hexanol + Hexylacetat zugrunde liegen. Fiir VLE-Gleichgewichtsberechnungen des
Systems Wasser + Essigsiiure werden die empfohlenen Parameter von Gmehling und
Onken [48] iibernommen, fiir Essigsiure + Hexanol und Essigsdure + Hexylacetat wer-

den die Parameter an die biniiren VLE-Messungen dieser Arbeit angepasst. Dagegen
werden fiir LLE-Berechnungen die NRT[-

me, die selbst keine Mischungsliicke aufw
Ternérsystemen Wasser

Parameter der drei genannten Binirsyste-
eisen, an LLE-Messungen dieser Arbeit in den
+ Essigsiure + Hexanol und Wasser + Essigsiiure + Hexyl-
acetat anpasst. Fiir die verbleibenden drei Bindirsysteme Wasser - Hexanol, Wasser +

Hexylacetat und Hexanol + Hexylacetat zeigte sich, dass keine Unterscheidung zwi-
schen Parametern fiir VLE- und LLE-Berechnungen notwendig ist und stattdessen ein-
ze fiir diese Systeme verwendet werden kionnen. Die Aus-

hasengleichgewichtsdaten, an die die NRTL-Parameter an-

heitliche Bindrparametersit

wahl der experimentellen P
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gepasst werden, ist verbunden mit dem Einfluss des jeweiligen Biniirsystems auf die Be-
rechnung von Multikomponenten-Dampf-Fliissigkeit- beziehungsweise Fliissig-Fliissig-
Gleichgewichten (cf. Abschnitt 5.2.4.1). Daher liegt den Binfirparametern von Wasser -+
Hexanol und Wasser + Hexylacetat eine Anpassung nur an entsprechende binire LLE-
Experimente zugrunde, da die Bindrparameter beider Systeme aufgrund der grofen
Siedetemperaturunterschiede der Reinstoffe relativ geringen Einfluss auf eine VLE-
Berechnung haben. Dagegen stammen die NRTL-Parameter von Hexanol + Hexylacetat
von einem Fit an VLE-Daten dieser Arbeit. Sie haben wiederum einen verhiltnismikig
geringen Einfluss auf eine Multikomponenten-LLE Berechnung, da beide Komponenten

selir hydrophob sind.

Tabelle 10: Ubersicht iiber die Quellen, die der Bestimmung der beiden NRTL-
Parametersitze zugrunde liegen (* bedeutet Messungen dieser Arbeit).

w W W AC AC HexOH
AC HexOH HexAc HexOH HexAc HexAc
VLE- empfohlene | Verwen- Verwen- Fit an Fit an Fit an
Para- | Parameter | dung LLE- | dung LLE- VLE- VLE- VLE-
meter- | aus Litera- | Parameter Parameter Binér- Binar- Binér-
| satz tur [48] daten (*) | daten (*) | daten (*)
LLE- Fit an Fit an LLE- | Fit an LLE- | Fit an Fit an Verwen-
Para- LLE- Binirdaten | Bindrdaten | LLE- LLE- dung VLE-
meter- || Ternér- (* und [163]) | (* und [162]) | Ternér- Ternér- Parameter
| satz daten (*) daten (*) | daten (*)

Die beiden resultierenden Parametersiitze fiir die Beschreibung von Dampf-Fliissigkeit-
und Fliissig-Fliissig-Gleichgewichten sind im Anhang C.1 in den Tabellen 54 (VLE)
und 55 (LLE) gegeben. Diese Parametersitze sind das Ergebnis intensiver Studien ver-
schiedener Fitstrategien, die hier nicht detailliert diskutiert werden kénnen, jedoch alle
dem Ziel einer guten Beschreibung der reaktivdestillationsrelevanten Phasengleichge-
wichte folgten. Die zu minimierende Zielfunktion ist die Summe der quadratischen Ab-
weichungen aller MessgroRen (p, T, z, y), gewichtet entsprechend zweckmiRig gewihl-
ter Standardabweichungen (,Maximum Likelihood Methode®). Die Anpassung der bi-
niren Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewichte war relativ unproblematisch, wihrend die Be-
stimmung geeigneter Parameter zur Beschreibung der bindren und ternidren Fliissig-

Flilssig-Gleichgewichte aufwindig war.

Wie schon bei der Beschreibung der Versuchsplanung in Abschnitt 3.2.1.1 erldutert,
wurden die Wechselwirkungen von Hexen und Dihexylether mit allen anderen Sys-
temkomponenten (wenn keine Literaturdaten vorlagen) mittels UNIFAC (Dortmund)
[47] abgeschiitzt und dann NRTL-Parameter an Pseudogleichgewichtsdaten angepasst.
Nur fiir die Bindrsysteme Hexen + Wasser und Wasser + Dihexylether konnte eine



54 3 Stoffdaten - Experimente und Parametrierung der Modelle
entelle Daten aus der Literatur erfolgen. Die gesamten NRTL-

Anpassung an experim
d Dihexylether enthaltenden Biniirsysteme sind in Tabe.

Parametersitze der Hexen un
lle 56 in Anhang C.1 gegeben. Bei diesen Parametern wird nicht zwischen einer Anwen.

dung auf VLE- oder LLE-Berechnungen unterschieden.

3.3.4 Simulation der Phasengleichgewichte und Vergleich mit

Messreihen
3.3.4.1 Dampf—Flﬁssigkeit—Gleichgewicht

Die Abbildungen 8 bis 10 zeigen den Vergleich zwischen in dieser Arbeit gemessenen
isobaren VLE-Daten von Essigsdure + Hexanol, Essigsiure + Hexylacetat und Hexa-
nol + Hexylacetat und der Simulation mit den VLE-NRTL-Parametern (cf. Tabelle 34
Abbildung 11 zeigt entsprechend den isothermen Datensatz von Hexanol + Hexylacetat.
Weitere Informationen sind in Anhang F.1 anhand von Aktivititskoeffizientenverliufen
gegeben. Die Ubereinstimmung zwischen simulierten Verldufen und experimentellen Di-
ten ist gut, bis auf einen Ausreifer bei der isothermen Messreihe im System Hexanol +
Hexylacetat (Abbildung 11) und den Abweichungen bei den Verldufen des Aktivititsko-
effizienten von Hexanol im System Hexanol + Hexylacetat (Abbildung 63). Die Ursachen
fiir Abweichungen wurden schon in Abschnitt 3.3.2.2 diskutiert. Ein Vergleich mit der
Literatur ist nicht mdglich, da nur fiir Essigsdure + Hexanol Daten [11] verfiigbar sind,
allerdings bei deutlich niedrigeren Temperaturen (bis maximal 318,15 K).

Im Fall der Binirsysteme Wasser + Hexanol und Wasser + Hexylacetat wurden kei-
ne VLE-Messungen in dieser Arbeit vorgenommen. Stattdessen werden die anhand
von LLE-Experimenten dieser Arbeit bestimmten NRTL-Parameter auch fir VLE-
Berechnungen verwendet (siehe Abschnitt 3.3.3). Die gute Ubereinstimmung zwischen
Modellvorhersage und Tz, y-Daten aus der Literatur in Abbildung 12 sowie der Ver-
gleich mit Literatur-Azeotropdaten in Tabelle 11 rechtfertigen dieses Vorgehen.

Tabelle 11: Az_eotropdaten der Systeme Wasser + Hexanol und Wasser + Hexylaceta!
bei 101,3 kPa:_Vergieich zwischen Experimentaldaten aus der Literatur und
Vorhersage mit dem NRTL-Modell (Parameter von Tabelle 54).

7 Iz’Vassewr + Hexanol Wasser + Hexylacetat
Tw = yw / mol/mol || T /K | zw = yw / mol/mol
%xp. [18,97, 178 [ 97,7 97,8 0,921 0,039 o7 d = 002
orhersage 98.0 0,928 a7 6 0,916
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Abbildung 8: Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewicht im System Essigsaure + Hexanol: Ex-

perimentelle Daten dieser Arbeit (O, 30kPa; o, 60kPa; A, 90kPa) und
Korrelation mit NRTL-Modell (—; Parameter cf. Tabelle 54).
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Abbildung 9: Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewicht im System Essigsiiure + Hexylacetat:
Experimentelle Daten dieser Arbeit (O, 30kPa; o, 60kPa; A, 90kPa)
und Korrelation mit NRTL-Modell (—; Parameter cf. Tabelle 54).
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Abbildung 16: Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewicht im System Hexanol + Hexylacetat:
Experimentelle Daten dieser Arbeit (0, 30 kPa; o, 60kPa; A, 90kPa)
und Korrelation mit NRTL-Modell (—; Parameter cf. Tabelle 54).
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bbildung 11: bDafmpf-Flus.mgkelt-(}leichgewicht im System Hexanol + Hexylacetat
e_lt 413,15 K: Experimentelle Daten dieser Arbeit (o) und Korrelation

mit NRTL-Modell (-, Parameter cf. Tabelle 54).
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Abbildung 12: Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewicht im System Wasser + Hexanol bei
101,3kPa: Experimentelle Daten von Tunik et al. (o) [178] und Vor-
hersage mit NRTL-Modell (—; Parameter cf. Tabelle 54).

Ein wichtiges Qualitatskriterium der Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewichtssimulation mit
dem NRTL-Modell und den Parametern gemih der Tabellen 54 und 56 ist der Vergleich
mit den unabhéngig durchgefiihrten Multikomponenten-VLE-Experimenten im reak-
tivdestillationsrelevanten Konzentrationsbereich (siche Abschnitt 3.2.1.1). Dazu werden
fiir jedes einzelne Gemisch Flash-Rechnungen unter Vorgabe der Einwaagezusammen-
setzung (siehe Tabelle 30) sowie des eingestellten Drucks und der experimentell gemesse-
nen Temperatur (siehe Tabelle 31) durchgefithrt. Die absoluten Abweichungen zwischen
den in Tabelle 31 gegebenen experimentellen Phasenzusammensetzungen und der Si-
mulation sind stets kleiner als 0,025 mol/mol fiir die Molanteile in der Fliissigphase
und 0,05 mol /mol fiir die der Gasphase. Der mittlere Fehler iiber alle Experimente und
Komponenten hinweg betriigt nur 0,009 mol /mol fiir die Fliissigphase beziehungsweise
0016 mol/mol fiir die Gasphase. Dieses gute Ergebnis zeigt, dass dieses Modell fiir die
Simulation des untersuchten Reaktivdestillationsprozesses geeignet ist.

3.3.4.2 Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht

Abbildung 13 zeigt das Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht im Biniirsystem Wasser + Hexyl-
acetat. Die Ubereinstimmung zwischen den experimentellen LLE-Daten dieser Arbeit
und der Literatur [162] ist gut, genauso wie deren Korrelation mit dem NRTL-Modell
(LLE-Parametersatz siehe Tabelle 55, Anhang C.1).
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Abbildung 13: Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht im System Wasser + Hexylacetat: Ex-
perimentelle Daten dieser Arbeit (o) und von Stephenson und Stuart
(O) [162] sowie Korrelation mit NRTL-Modell (—; Parameter cf. Ta-
belle 55).

Im System Wasser + Hexanol waren eigene LLE-Experimente wegen der inkonsistenten
Literaturdatenlage notwendig. In Abbildung 14 sind die Ergebnisse dieser Arbeit zu-
samnmen mit den als vertrauenswiirdig eingestuften Daten aus der Literatur [143, 163,
176] zu sehen. Weiterhin ist die Berechnung des Phasengleichgewichts mit dem NRTL-
Modell eingetragen, dessen Parameter an die experimentellen Daten dieser Arbeit und
von Stephenson et al.[163] angepasst wurden (LLE-Parametersatz siche Tabelle 53).
Die ﬁbereinstimmung zwischen den Experimenten untereinander und der Korrelation
ist wiederum gut.

Die Abbildungen 15 und 16 zeigen experimentelle Ergebnisse dieser Arbeit und aus der
Literatur zu Fliissig-Fliissig-Gleichgewichten in den Ternéarsystemen Wasser + Essigséu-
re + Hexanol und Wasser + Essigsiure + Hexylacetat bei 25°C. Gleichzeitig sind die
entsprechenden Simulationsergebnisse des NRTL-Modells eingetragen, wobei die Wech-
selwirkungsparameter der drei essigsdureenthaltenden Binérsysteme an die Ternirdaten
dieser Arbeit angepasst wurden (siehe auch Abschnitt 3.3.3). Wie fiir das Stoffsystem
Wasser + Essigséiure + Hexanol in Abbildung 15 zu sehen, sind die Ergebnisse von Sai-
to et al. [139] in guter I"Jbereinstimmung mit den Messungen dieser Arbeit und wurden
daher bei der Bestimmung der NRTL-Parameter beriicksichtigt. Dagegen wurden die
stark streuenden Daten von Fahim et al. [40] nicht verwendet. Das NRTL-Modell be-
schreibt die experimentellen Daten gut - die Konodenlage wird sehr gut getroffen, nur
bei der Zusammensetzung der organischen Phase sind leichte systematische Abweichung-

en vorhanden. Betrachtet man das Terniirsystem Wasser + Essigsiiure + Hexylacetat
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Abbildung 14: Flissig-Fliissig-Gleichgewicht im System Wasser + Hexanol: Experi-
mentelle Daten (o, diese Arbeit; O, Stephenson et al. [163]; A, Sa-
zonov et al. [143]; <, Tokunaga et al. [176]) sowie Korrelation mit
NRTL-Modell (—; Parameter cf. Tabelle 55).

in Abbildung 16, so zeigen die Daten von Blanco et al.[22] leichte aber systematische
Abweichungen im Vergleich mit den Daten dieser Arbeit und wurden daher nicht in die
Anpassung der NRTL-Parameter miteinbezogen. Die Korrelation der Gleichgewichtsda-
ten mit dem NRTL-Modell ist gut — die Binodalkurve wird gut getroffen und auch die
Wiedergabe der Konodenlage ist akzeptabel.
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Abbildung 15: Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht im System Wasser + E.ssigsiiur&‘a + He;—
anol bei 25 °C: Experimentelle Daten (o, diese A_rbelt; O, Saito et ;
[139]); A, Fahim et al. [40]) sowie Korrelation mit NRTL-Modell (—;

Parameter cf. Tabelle 55).
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Abbildung 16: FIiissig-Fliissig—G]ei('hgewit!ht im System Wasser + Essigsaure + He-
xylacetat bei 25 °C: Experimentelle Daten (o, diese Arbeit; O, Blanco
et al. [22]) sowie Korrelation mit NRTL-Modell (—; Parameter cf. T
belle 55).

So wie im Fall der Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewichte wird auch fiir die Fliissig-Flissig:
Gleichgewichte die Vorhersagequalitit des NRTL-Modells (Parameter cf. Tabellen 5
und 56) anhand der unabhingig durchgefiihrten Multikomponenten—LLE-ExperimentE
(Details zur Experimentalplanung, siche Abschnitt 3.2.1.1) iiberpriift. Dazu werden
Phasengleichgewichtsberechnungen basierend auf den jeweiligen Einwaagezusammense-
tzungen (siehe Tabelle 36) und der experimentell gemessenen Temperatur durchgefiihrt.
Die absoluten Abweichungen zwischen den in Tabelle 37 gegebenen experimentellen Phe-
senzusammensetzungen und der Simulation sind kleiner als 0,03 mol/mol fiir die Molan-
teile in der organischen Phase und 0,015 mol/mol fiir die der wissrigen Phase. Der mitt-
lere Fehler iiber alle Experimente und Komponenten hinweg betragt nur 0,012 mol/ mol
fiir die organische beziehungsweise 0,006 mol/mol fiir die wilssrige Phase. Dieses gute
Ergebmis zeigt, dass dieses Modell fiir die Simulation des im Reaktivdestillationsprozess
cingesetzten Dekanters geeignet ist.

3.4 Adsorptionsgleichgewicht

3.4.1 Versuchsaufbau und -durchfiihrung

Die binéren Adsorptionsexperimente zur Bestimmung des gemif Gleichung (16) definier-
ten massenbezogenen Adsorptionsexzesses I'\™ wurden nach der Immersionsmethode
durchgefiihrt, wie sie zum Beispiel von Dabrowski und Jaroniek [32] im Detail beschrie-
ben ist. Als Behilter wurden 20 ml-Probeflischchen aus Glas von Perkin-Elmer, Rodgat,
verwendet, die nach Herstellerangaben einem Druck von bis zu 6 bar standhalten. Ein

solches Vial wurde mit einer bindren Mischung (Masse m?, typisch etwa 13 g) bekannter
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Zusammensetzung :I:Em)‘B‘O befiillt. Zusitzlich wurde Katalysator (Masse myay yr, typisch
etwa 5g) hinzugefiigt, der zuvor einen Tag lang bei 90°C und Umgebungsdruck ent-
feuchtet und dann zwei Tage lang bei 110°C und 5kPa vollstindig getrocknet worden
war. Danach wurde das Vial mit einem stahlringverstirkten Silikonseptum verschlo-
ssen und zur Thermostatisierung in einen Chemikalienofen (Giite der Temperaturme-
ssung +0, 2 K) gestellt. Nach entsprechender Equilibrierungszeit wurde eine Probe durch

das Septum gezogen und mittels Gaschromatographie die Massenanteile der Bulkphase
(m),B,GG

1} bestimmt.

Die Equilibrierungszeit ist von hochster Bedeutung fiir die Durchfiihrung der Adsorp-
tionsgleichgewichtsexperimente. Dabrowski und Jaroniek [32] berichten genauso wie Os-
cik und Cooper [122] von typischen Equilibrierungszeiten zwischen einer und mehreren
zehn Stunden, ohne Aussagen zum Sorbens und zur Temperatur zu machen. Song et
al.[156] halten eine Zeit von 10min fiir ausreichend wihrend Pipken [133] in seiner
Dissertation eine Zeit von 24 h fiir Experimente im System Wasser + Essigsidure + Me-
thanol + Methylacetat + Amberlyst 15 bei Umgebungstemperatur angibt. Aufgrund der
unklaren Lage wurden im Rahmen dieser Arbeit Langzeitexperimente in allen untersuch-
ten Binirsystemen und bei allen Temperaturen durchgefiihrt, um die Equilibrierungs-
zeit zu bestimmen. Abbildung 17 zeigt ein typisches Ergebnis dieser Studie am Beispiel
von Wasser + Essigsiure bei 20°C. Demnach ist die Adsorption, nach einem schne-
llen Aufnahmeprozess withrend der ersten Stunden (nicht in Abbildung 17 aufgelost),
ein sehr langsamer Prozess, der in der Grokenordnung von 5 Wochen bis zur Gleich-
gewichtseinstellung bendtigt. Aufgrund entsprechend beschleunigter Transportvorginge
reduziert sich diese Zeit auf etwa 2 Wochen bei 70 °C und wenige Tage bei 120 °C. Die Ur-
sache fiir diese Langzeiteffekte ist sehr wahrscheinlich die Diffusion in die mikropordsen
Mikrokugeln, aus denen der Katalysator aufgebaut ist (sieche Abschnitt 2:2:3).

Die Adsorptionsexperimente dieser Arbeit wurden entsprechend dieser Erkenntnisse mit,
Equilibrierungszeiten je nach Temperatur zwischen 3 Tagen und 8 Wochen durchgefiihrt.
Die Erreichung des Gleichgewichtszustands wurde mittels wiederholten Probenahmen in

Abstéinden von mehreren Tagen festgestellt.

3.4.2 Ergebnisse

Wie bei der Beschreibung der Versuchsplanung in Abschnitt 3.2.1.2 erldutert, wurden
Adsorptionsexperimente zur Ermittlung der Adsorptionskonstanten der Hauptreaktions.-
komponenten Wasser, Essigsiiure, Hexanol und Hexylacetat in allen nichtreaktiven Bi-
niirsystemen bis auf Wasser + Hexanol durchgefiihrt. Tm Fall von Essigsdure + Wasser
wurde mit Experimenten bei 20, 70 und 120 °C der gesamte relevante Temperaturbereich

abgedeckt. Dagegen konnten in den Bindrsystemen Essigsiure + Hexylacetat und Hexa-
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Abbildung 17: Zeitstudie zu Adsorptionsexperimenten im System Wasser + Essigsit-
re mit Amberlyst CSP2 bei 20 °C. Messungen nach 4 (4), 9 (&), 14(s),
22 (o), 37 (m), 46 (O) und 53 Tagen (V; kaum unterscheidbar von 0).

nol + Hexylacetat nur bei 20°C sinnvolle Messungen gemacht werden, da bei haheren
Temperaturen Nebenproduktbildung aus Hexanol und Hexylacetat (Reaktionen <II>
bis <IV>) auftrat. Die gesamten experimentellen Daten sind in Anhang B.4 angegeben.

Der massenbezogenene Adsorptionsexzess berechnet sich aus teilweise relativ kleinen
Differenzen zwischen der anfinglichen und der Gleichgewichtszusammensetzung (vgl.
Gleichung (16)). Daher ist die Dichtheit der Vials wichtig, um sicherzustellen, dass die
Konzentrationsénderung der Bulkphase im Laufe des Equilibrierungsprozesses nur auf
Adsorptionsvorg.’a',ngen beruht. Unter extremsten Bedingungen, das heift im Fall von
Adsorptionsexperimenten bei 120 °C im Leichtsiedersystem Wasser + Essigsaure und
bei maximaler Versuchsdauer von zehn Tagen (was weit iiber die Equilibrierungszeit von
etwa zwei Tagen bei dieser Temperatur hinausreicht), ergab sich ein mittlerer Verlust
an Bulkfliissigkeit von 0,75 % bezogen auf die eingefiillte Fliissigkeitsmasse. Fiir Wasser
+ Essigsiure bei 70°C betrug der Verlust nach maximaler Versuchsdauer von 17 Tagen
nur noch 0,23 % und unterschritt fiir alle Versuche bei 20°C deutlich die 0,1 %-Grenze
Der durch den Massenverlust verursachte Fehler in T™ ist bei 20°C und 70°C sicher
vernachlissigbar, bei 120°C kann er im Einzelfall z:j beachten sein. Insgesamt wird
ie? durch M-fa.ssenverluste, vor allem aber durch die Analysegenauigkeit bedingte Fehler
131%‘1';2:21?1121:1”]1;123 g'on..I‘ _Em) (Problem: Differenzen #hnlich groker Zahlen) auf unter
Rt ESSié-Sﬁu:e bzsit?;logfg Reproduktionen der neun Datenpunkte fiir das Syster
(vgl. Tabelle 40 in Anhang B.4).

Eine wicht; p ) ;
- AZI,Lhtlg.e F‘rag-e in Bezug auf die Modellierung ist die der Temperaturabhiingigke“
Sorption. Dies ist insbesondere wichtig vor dem Hintergrund, dass reaktivdest-
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llationstypische Temperaturen bei etwa 110°C liegen, jedoch Adsorptionsexperimente
in Hexanol und Hexylacetat enthaltenden Systemen aufgrund der Nebenreaktionspro-
blematik nur bei 20°C durchgefiihrt werden konnten. Nur fiir das nicht-reaktive Bi-
nirsystem Wasser + Essigsdure konnte mit den Adsorptionsexperimenten der gesamte
Temperaturbereich abgedeckt werden. Wie in Abbildung 18 zu sehen, ist der Tempe-
ratureinfluss auf die Adsorption gering. Aufgrund dieser Ergebnisse wurde entschieden,
den Temperatureinfluss bei der Modellierung der Adsorptionskonstanten nicht nur von
Wasser und Essigsdure sondern auch von Hexanol und Hexylacetat zu vernachlissigen.
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Abbildung 18: Adsorptionsexzessisothermen im System Wasser + Essigsdure mit Am-
berlyst CSP2. Experimentelle Daten bei 20°C (o), 70°C (o) und
120°C (A) zusammen mit temperaturunabhingiger Korrelation (—)-

Die Bestimmung der Parameter des Adsorptionsgleichgewichtsmodel[s (vgl. Ab-
schnitt 2.4.1.2) erfolgte anhand einer simultanen Anpassung an alle binéren Adsorptions-
experimente bei 20 °C. Die Ergebnisse sind in Tabelle 12 angegeben. Erwartungsgemif
hat Wasser eine groke und Hexylacetat eine sehr kleine Adsorptionsgleichgewichtskon-
stante — entsprechend deren Affinitdt zum Katalysator. Die auf den ersten Blick iiber-
raschende Grofe der Adsorptionskonstante von Hexanol ldsst sich dadurch erkldren,
dass es sich hier um die massenbezogene Adsorptionsisotherme handelt. Weiterhin kann
das Verhaltnis m®® /mica i, welches aus der Anpassung iiber alle Biniirsysteme hinweg
ermittelt wurde, mit den Daten in Tabelle 5 verglichen werden, die aus Quellungsex-
perimenten der Reinstoffe stammen. Offensichtlich liegt das gefittete Verhiltnis etwa
Faktor 2 unter den experimentellen Werten. Dies ist einerseits durch die Einfachkeit des
verwendeten Adsorptionsmodells bedingt. Andererseits ist zu beachten, dass in die Be-
rechnung der adsorbierten Reinstoffmassen aus experimentellen Quellungsdaten einige

Gritken eingehen, die mit grofen Unsicherheiten behaftet sind (z.B. die Porositit).
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Tabelle 12: Parameter zur Beschreibung der Adsorption von Wasser + Essigsiure +
Hexanol + Hexylacetat auf Amberlyst CSP2.
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Die Abbildungen 18 (Wasser + Essigsiure) und 19 (Essigsiure + Hexylacetat und Hexa-
nol + Hexylacetat) zeigen die Korrelationsergebnisse im Vergleich mit den experimen-
tellen Adsorptionsdaten. In Anbetracht der Einfachkeit des Langmuir-Modells fiir die
Beschreibung der Fest-Fliissig Adsorption sowie der Messunsicherheiten, ist die Uberein-
stimmung zwischen simuliertem und experimentellem I f"’} mit einer mittleren relativen
Abweichung von 7% als gut zu beurteilen.
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Abbildung 19: Exzess_isothermen fiir die Adsorption auf Amberlyst CSP2 bei 20°C.
Experimentelle Daten der Biniirsysteme Essigsiiure + Hexylacetat (0)

und"He.xanoI + Hexylacetat (o) zusammen mit deren temperaturun-
abhingiger Korrelation ( —)

3.5 Reaktionsgleichgewicht

3.5.1 Versuchsaufbau und -durchfiihrung
Di ;
. lle Untersuchungen zum Reakt:onsg}eichgewicht wurden in 20 ml Glasvials von Perkin-
m.r:el;, Rodgau durchgefiihrt. Dazy wurden etwa 15m] Reaktionsgemisch zusammen
5 ’
etwa 3ml Amberlyst CSp2 vorgelegt und dann das Vial mit einem stahlringver-
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stirkten Silikonseptum verschlossen. Der verwendete Katalysator war zuvor in meh-
reren Spiilvorgéngen in den dem Reaktionsgemisch entsprechenden Quellungszustand
gebracht worden. Alle so vorbereiteten Batch-Reaktoren wurden in eine Tragevorrich-
tung eingesetzt und in einem mit Triethylenglykol beheizten Thermostatenbad ver-
senkt, welches eine Temperierung bis 135 °C erlaubte. Die Temperatur wurde mit Pt100-
Widerstandsthermometern in zwei Referenzvials gemessen. Kalibrierung und Tempera-
turkonstanz withrend der Messungen ergaben eine Temperaturmessgiite von besser als
+0,1K. Zur Durchmischung der Reaktoren und damit zur Beschleunigung der Stoff-
transportvorgange wurde die Tragevorrichtung in kreisférmige Schwingungen versetzt.
Die Probennahme aus den septenverschlossenen Vials erfolgte mittels Spritzen durch
die gelochte Deckelplatte der Tragevorrichtung. Die Einstellung des chemischen Gleich-
gewichts wurde anhand einer Referenzprobe iiberpriift, die eine reduzierte Katalysator-
menge und das Reaktionsgemisch mit der geringsten Eduktkonzentration enthielt. Das
Gleichgewicht galt als erreicht, wenn in Abstinden von mindestens einer Stunde fol-
gende Analysen Massenanteilsinderungen im Bereich der Reproduktionsgenauigkeit der
gaschromatographischen Analyse (0,0002g/g) ergaben. Die lingste notwendige Equili-
brierungszeit ergab sich bei der niedrigsten untersuchten Temperatur von 80°C in der
Grokenordnung von 10 Stunden. Die minimale Versuchsdauer jeglicher Reaktionsgleich-

gewichtsexperimente bei dieser und héheren Temperaturen betrug 1 Tag.

3.5.2 Ergebnisse

Die Untersuchungen des Reaktionsgleichgewichts der Hauptreaktion <I> wurden aus-
gehend von 18 verschiedenen Vorlagenzusammensetzungen durchgefiihrt. Wie in Abbil-
dung 6 zu sehen, wurde damit der gesamte Konzentrationsbereich des Ternérsystems
Essigsiure + Hexanol + Hexylacetat abgedeckt, wobei der Schwerpunkt auf dem reak-
tivdestillationsrelevanten Bereich lag. Dabei ist zu beachten, dass Wasser, das sich im
Verlauf des Reaktionsfortschritts bildet, iiberproportional im Vergleich zu allen ande-
ren Komponenten vom Katalysator aufgenommen wird. Dadurch ergibt sich eine Ver-
schiebung der aus den gemessenen Bulk-Zusammensetzungen im Reaktionsgleichgewicht
miriickgerechneten Startgemische von der eingewogenen Vorlage.

Fiir jedes der 18 verschiedenen Vorlagengemische wurde die Zusammensetzung im Reak-

tionsgleichgewicht bei 80, 90, 100, 110 und 120°C gemessen. Die vollstiandigen Primér-
daten sind zusammen mit den daraus gemif Gleichung (18) berechneten Reaktions-
gleichgewichtskonstanten K,(T) in Anhang B.5 tabelliert. Die fiir die Aktivitatskoeffi-
zientenberechnung verwendeten VLE-NRTL-Parameter sind in den Tabellen 54 und 56
(Anhang C.1) zu finden. Die bei hoheren Temperaturen festgestellte leichte Nebenper-
duktbildung stellt kein Problem dar, da die Reaktionsgeschwindigkeit der Hauptreaktion
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viel griker als die der Nebenreaktionen ist (siehe Abschnitte 3.7.2 und 3.7.3) und sie
sich somit im quasistationiiren Zustand befindet. Die experimentell bestimmten Werte
von K,(T) streuen bei gegebener Temperatur stark, mit einer Standardabweichung vou
18,5 %. Dies ist zum einen auf den Analysefehler zuriickzufiihren, der sich inshesondere
bei kleinen Cleichgewichtskonzentrationen von Essigsiure und/oder Wasser bemerkbar
macht. Zum anderen zeigt sich ein systematischer Einfluss der Zusammensetzung af
die experimentellen K,-Werte (umso hoher die anfiingliche Hexylacetatkonzentration,
um so hoher K,), wie in Abbildung 20 zu sehen ist. Da gemif der Theorie eine solche
Abhiingigkeit nicht auftreten diirfte, zeigt dies, dass das mit VLE-Daten parametrier-
te NRTL-Modell den Einfluss der Aktivititskoeffizienten auf die Lage des chemischen
Gleichgewichts nicht voll erfassen kann. Dieses Ergebnis ist in Einklang mit der Arbeit
von Grob [53], der anhand der Butylacetatsynthese dieses Thema detailliert diskutiert.

Abbildung 20: i(zonfentrationsa:bhéingigkeit der Gleichgewichtskonstanten K, bel
0°C (e, experimentelle Werte) aufgetragen iiber der entsprechenden

transfolrmief'ten Zusammensetzung im Reaktionsgleichgewicht (Trans-
formation siehe Abschnitt 2.2.4).

:;i:ﬁzzg;;:e]jt ang?trager" iiber der reziproken Temperatur alle experimentell be-
e e der Gleichgewichtskonstanten K,(T) zunsammen mit deren Korrelation
fher‘:nody::;j:fht(aiogium Vergleich ist auch das Ergebnis der Vorsage auf Basis ot
tionsparameter a und b ::; ZHgEge‘b en (Details in Anhang C.3). Die beiden Korrelt
A ermittr en m‘lt der Methode der kleinsten Fehlerquadrate an die
elten Mittelwerte von K,(T') angepasst. Das Ergebnis dieser
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Anpassung ist zusammen mit den daraus berechnete Grofen K (T* = 393, 15K) und
Aph in Tabelle 13 gegeben. Demnach besitzt die Hauptreaktion nur eine sehr geringe
endotherme Warmetdnung. Die reine Vorhersage offenbart eine grofe Abweichung von
den experimentellen Daten und unterstreicht damit die Notwendigkeit experimenteller

Untersuchungen.
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Abbildung 21: Chemische Gleichgewichtskonstante K, der Hauptreaktion <I>: ex-
perimentelle Daten dieser Arbeit (o), Korrelation dieser Daten (—;

Gleichung (20), Parameter in Tabelle 13) und Vorhersage auf Basis
von thermodynamischen Daten (---; vgl. Anhang C.3).

Tabelle 13: Parameter der Korrelation zur Berechnung der chemischen Gleichgewichts-
konstante K,(T) (cf. Gleichung (20); Berechnung der Aktivitdten mit den
VLE-NRTL-Parametern aus den Tabellen 54 und 56 in Anhang C.1).

@ [5/K ] Kl(T" =2393,15K) | Agh / kI/mol |

(4,218 | -335,0 29,0 AR

3.6 Autokatalysierte Reaktionskinetik

3.6.1 Versuchsaufbau und -durchfithrung

Die Experimente zur Bestimmung der durch Essigsdure autokatalysierten Reaktionski-
uetik der Hauptreaktion <I> wurden mit dem gleichen Versuchsaufbau durchgefiihrt,
wie er in Abschnitt 3.5.1 fiir die Reaktionsgleichgewichtsuntersuchungen beschrieben
ist. Der einzige Unterschied im Prozedere ist, dass im Fall der autokatalytischen Experi-
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mente kein Katalysator zugegeben wurde. Uber einen Zeitraum von 50 Stunden (Expe-
rimente bei Raumtemperatur: 500 Stunden) hinweg, wurden sechs Proben gezogen und

analysiert.

3.6.2 Ergebnisse

Aufgrund ihrer relativ geringen Bedeutung fiir den weiteren Verlauf der Arbeit, wurde
die autokatalytische Reaktion nur fiir finf verschiedene Startgemischen untersucht (siehe
auch Abbildung 6). Die Experimente wurden im reaktivdestillationsrelevanten Bereich
bei Temperaturen von 80, 100 und 120 °C durchgefithrt. Auferdem wurde die Kinetik
auch bei 25°C vermessen, um Informationen fiir den Umgang mit Proben zu erhalten.

Die gesamten experimentellen Ergebnisse sind in Anhang B.6 aufgefiihrt.

Die Qualitiit der autokatalytischen Kinetikexperimente ist nur befriedigend, wie an den
fiir jede einzelne Komponente berechenbaren Reaktionslaufzahlen gesehen werden kann,
Die Abweichungen der einzelnen Reaktionslaufzahlen vom entsprechenden Mittelwert
betragen bei 25 und 80 °C weniger als 10 %, jedoch erreichen sie bei 120 *C teilweise 20%.
Diese mit steigender Temperatur steigenden Abweichungen sind durch den Verlust* von
Leichtsiedern — insbesondere Wasser — in die Gasphase bedingt. Von Probennahme zu
Probennahme vergrofert sich dieser Effekt, da durch die Entnahme von Flissigkeit (ca.
1,5ml pro Probennahme) der Gasraum ansteigt. Auf die Durchfithrung aufwéndigerer
Versuche wurde aus dem oben genannten Grund verzichtet.

Die beiden Parameter, der nach den Gleichungen (24) und (27) definierten autokatalyti
schen Reaktionsgeschwindigkeit der Hauptreaktion <I>, wurden unter Verwendung der
Reaktionsgleichgewichtsinformation (siehe Abschnitt 3.5.2) an die experimentellen De-
ten angepasst. Die sich ergebenden Zahlenwerte sind in Tabelle 14 gegeben. Der mittlere
relative Fehler zwischen Simulation und Experiment betrigt 5,3 % — akzeptabel fiir die
Bedeutung der autokatalytischen Reaktionskinetik in dieser Arbeit.

Tabelle 14: g:-irameter zur Beschreibung der autokatalytischen Reaktionskinetik der
II::‘d.u[H:re_aktu:m <I> (Gleichungen (24) und (27); Berechnung der Aktivi
dten mit den VLE-NRTL-Parametern aus Tabelle 54 in Anhang C.1).

[ 7.auto,0 7
ki *” / 1/s | B / kJ/mol
[ 5,40-107 61,6

Die iibe i - i -
E wails Suoecken, gues Ubereinstimmung zwischen Simulation und Experimerst‘

ist in Abbi
bbildung 22 genauso zu sehen, wie die angesprochenen Abweichungen gwischen

'Die Primérdaten,
sind, sind in den

a = s :
enisdf:c]im Text oder in Abbildungen genannten Versuchsnummern zugeorduet
prechenden Abschnitten des Anhangs zu finden.
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den Reaktionsumsétzen der einzelnen Komponenten. Weiterhin ist festzustellen, dass
die Reaktion bei Umgebungstemperatur sehr langsam ist und selbst bei 120 °C etwa 30
Stunden zum Erreichen des Gleichgewichts bendtigt. Dies bedeutet zum einen, dass der
autokatalytische Reaktionsfortschritt zwischen dem Zeitpunkt der Probennahme und der
eigentlichen Analyse kein Problem darstellt und zum anderen, dass die antokatalysierte
Reaktion im Vergleich zur heterogen katalysierten vernachlassigbar ist (Details zum
Vergleich in Abschnitt 3.7.2).

0.25 -
0.20 i%
E i
5 E 0.15 -
E E; K
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£ = S
2 §0.10 K;
B 1-.-,:: .
0.05 -
. - 0.00 . g
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Abbildung 22: Autokatalytische Veresterung von Hexanol mit Essigsaure. Linkes Bild:
Experiment 19 bei 394,13 K (o, Hexanol; O, Essigséure; o, Hexylacetat;
A, Wasser). Rechtes Bild: Hexanol-Konzentrationsverliufe der Expe-
rimente 4 (0, 298,33K), 9 (o, 353,81K), 14 (o, 373,88K) und 19 (4,
394,13 K). Simulation dieser Experimente (—, Gleichungen (24) und
(27), Parameter in Tabelle 14).

3.7 Heterogen katalysierte Reaktionskinetik

3.7.1 Versuchsaufbau und -durchfiihrung

Die Untersuchung der heterogen katalysierten Reaktionskinetik der Haupt- und Ne-
benreaktion erfolgte in einem Rohrreaktor. Abbildung 23 zeigt das FlieRbild, und zur
besseren Vorstellung ist in Abbildung 24 ein Foto der Anlage zu sehen.

Der Rohrreaktor besteht aus 9 hintereinander geschalteten Einzelrohren mit einem
Innendurchmesser d; von 10,3mm. Die mit Katalysator Amberlyst (CSP2 befiillbare
Lénge der Einzelrohre variiert von 128 mm (Rohre 1 bis 4) iiber 257mm (Rohre 5 bis 6)
bis 385 mm (Rohre 7 bis 9). Zwischen jedem Rohr, sowie an Ein- und Austritt, befinden
sich Probenahmestellen (X1-X10), so dass ein Konzentrationsprofil mit 10 Datenpunkten
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Abbildung 23: Fliefbild des Rohrreaktors zur Durchfithrung der heterogen katalysier-

ten Reaktionskinetikexperimente (B - Behilter, BPR - Riickdruckven-

til, H - Heizung, K - Kiihlung, P - Pumpe, V - Ventil, W - Waage, X -
Probennahmestelle) ) ,
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Abbildung 24: Foto des Rohrreaktors zur Durchfithrung der heterogen katalysierten
Reaktionskinetikexperimente.

iiber die Reaktorliinge gewonnen werden kann. Die Langenstaffelung der Reaktorrohre
erméglicht dabei eine hohe Auflisung des Konzentrationsverlaufs im Anfangsbereich des
Reaktors. Um Korrosionsprobleme zu vermeiden, wurde der Nickelbasiswerkstoff 2.4605
(Handelsname: NiChroFer) als Rohrmaterial verwendet, der von F. W. Hempel & Co,
Special Metals Group, Oberhausen geliefert wurde. Der zuvor eingesetzte austenitische
Chrom-Nickel Stahl 1.4571 zeigte nach wenigen Experimenten deutliche Korrosion an
den Kontaktstellen zwischen Katalysatorkugeln und Reaktorwand, welche aufgrund der
Beladung des Katalysators mit Metallionen zu dessen Deaktivierung fiihrte (siehe auch

Abschnitt 2.2.3). Das AusmaR der Deaktivierung ist insbesondere im Labormafkstab pro-
von Katalysator-Reaktorwand-

blematisch, wegen des gegebenen grofen Verhiltnisses
Perforierung® der

Kontaktfliche zum Reaktorvolumen. Die Korrosion war optisch als ,,
Werkstoffoberfliche zu sehen. Auferdem wurden bei der nahezu vollsténdig reversiblen
Regenerierung des Katalysators mit Salzsiure Eisen-lonen nasschemisch nachgewiesen.

Der gesamte Reaktor, inklusive der Zulaufschleife zur Feedvorheizung, befindet sich in

einem bis 135°C thermostatisierbaren Bad (H1), mit dem Ziel einen isothermen Betrieb
2 ermiglichen. Die Temperatur im Reaktor wird mit Pt100-Widerstandsthermometern
(Kalibrierungsgenanigkeit +0,005K) an 7 Stellen gemessen (T11-TI7). Die einzelnen
Probenahmestellen sind mit einer Doppelmantelkiihlung ausgestattet (K1-K10), um ei-
ne schnelle Abkiihlung von Reaktor- auf Raumtemperatur zu gewihrleisten, bevor die
Proben in Vials abgefiillt werden. Fiir den Reaktorfeed wird eine Doppelkolbenpumpe
(PL; HPD pump multitherm 200, Fa. Bischoff, Leonberg) verwendet, die Reaktorfliissig-
keitshelastungen bis 35m?/(m?/h) (Bezugsfliche nd2/4) erlaubt. Die Einstellung des
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Reaktordrucks (Betriebsbereich des Reaktors bis 1 MPa) erfolgt durch Einstellung des
Druckverlusts liber das feinregulierbare Ventil V7. Der Massenstrom wird durch Zeit-

Differenzwigung des Reaktoreffluents bestimmit.

Das experimentelle Prozedere begann mit der Aufheizung des Reaktors auf die ge-
wiinschte Temperatur. Wihrend dieser Zeit wurde nur ein kleiner Feedstrom durch
den Reaktor gepumpt, um die Einstellung des Reaktordrucks mit dem Feinventil V7 zu
ermdglichen. Der Reaktordruck wurde stets auf etwa 0,5 MPa gestellt, um eine partielle
Verdampfung im Reaktor sicher zu vermeiden. Dariiber hinaus hat der Reaktordruck kei-
ne Bedeutung (vernachlissigbarer Druckeinfluss anf die Fliissigphasenreaktion). Nach-
dem die Versuchstemperatur erreicht war, wurde der Feedstrom auf den Zielwert gesetzt,
was durch Massenstrommessungen am Reaktoraustritt iiberpriift und alle 30min iiber
den Versuch hinweg kontrolliert wurde (Genauigkeit der Massenstrommessung besser als
1,0%). Bei jedem Experiment wurde mindestens 150 min ohne Verdnderung von Ver-
suchsparametern gewartet, um einen stationiiren Betriebszustand sicher zu erreichen,
Diese Zeit ist ausreichend, wie anhand von Reproduktionen mit Zeitdauern zwischen
120 und 240 min sowie bei jedem einzelnen Experiment durch halbstiindige Analyse
von Reaktoraustrittsproben iiberpriift wurde. Die Temperaturkonstanz iiber die Ver-
suchsdauer und die Reaktorlinge hinweg war stets besser als 0,1 K, so dass isotherme
Bedingungen sichergestellt waren. Nach Abwarten der Stationaritiit wurden die zehn
Reaktorprofilproben von hinten nach vorne {von X10 nach X1) gezogen und mit Gaschro-
matographie sowie — bei kleinen Wassergehalten — mit Karl-Fischer-Titration analysiert.

3.7.2 Ergebnisse Hauptreaktion

Insgesamt wurden 36 Experimente zur Untersuchung der mit Amberlyst CSP2 kataly-
sierten Reaktionskinetik der Hauptreaktion durchgefiihrt. Dazu gehéren mehrere Repro-
duktionen, sowie - ausgehend von drei Basisversuchen verschiedener Feedzusammense-
tzung (Experimente 1, 2 und 3) — je drei Massenstrom- und Temperaturstudien und eine
umfangreiche Konzentrationsstudie. In Anhang B.7 sind die Primirdaten aller Rohr-
reaktorexperimente und die Versuchsbezeichnungen zu finden. Gleichzeitig sind dort
auch die fiir jeden einzelnen Versuch individuell bei der jeweiligen Versuchstemperatur
mittels Least-Square-Fit ermittelten Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten kfy(T) des
pseudohomogenen Modells (Gleichung (30)) angegeben, auf welche bei der 'folg‘?"de“

Versuchsauswertung Immer wieder zuriickgegriffen wird.

Die Qualitit der Rohrreaktorex

: ' perimente wurde mit insgesamt 8 Versuchen in 3 Repro-
duktionsserien bei verschieden

en Temperatur- und Konzentrationsbedingungen iiber-
tift. i - )
prift. In Abbildung 25 sind beispielhaft die Ergebnisse der Versuche 2A und 2B dar-

stellt ii
gestell (Auftragung iiber der kummulierten Masse an trockenem Katalysator anstelle
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der dazu proportionalen Reaktorlinge). Die Konzentrationsverliufe beider Experimen-
te stimmen sehr gut iiberein. Zur Quantifizierung der Reproduktionsgiite zeigt Tabe-
lle 15 die individuell fiir jeden Versuch ermittelten Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten
k(T). Die maximale Abweichung eines Einzelfit-Ergebnisses vom Mittelwert der je-
weiligen Reproduktionsstudie liegt unter 5%, was die Reproduktionsgiite bestitigt. Ein
weiteres Qualitétskriterium sind die aus den experimentellen Konzentrationsverliufen
fiir jede Komponente individuell berechenbaren Reakionslaufzahlen. Diese weichen bei

keinem Experiment um mehr als 6 % vom entsprechenden Mittelwert ab.

Hexanol
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Abbildung 25: Heterogen katalysierte Hauptreaktion <I>>: Experimentelle Konzentra-
tionsverliufe der Reproduktionsexperimente 2A (o) und 2B (A).

Tabelle 15: Vergleich der individuell fiir alle Reproduktionsversuche.ermittelten Reai-
tionsgeschwindigkeitskonstanten der heterogen katalysierten Hauptreak-
tion <I>.

[ExperimentcEf"{T) 7 mol/(s moly+) |
A, 2B, 2C | 0,1478 | 0,146 | 0,1477
5A, 5B, 5C 0,1808 | 0,1890 0,1881
31A, 31B 0,0747 | 0,0710 e—

Eine wichtige Frage in Bezug auf Beurteilung und Verwendung der reaktionskinetischen
Experimente ist, ob eine externe Stofftransportlimitierung vorliegt, die den Zu- und
Abtransport der Komponenten vom und zum Katalysatorkorn behindert. Der zur Be-
antwortung dieser Frage zu untersuchende F liissigkeitsbelastungsbereich wurde anhand
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der in den Reaktivdestillationsexperimenten (siehe Abschnitt 5.1) typischen Fliissigkeits-
belastungen von 3 bis 7m?*/(m?/h) (Bezug: Kolonnendurchmesser) festgelegt. Werden
diese Kolonnenfliissigkeitsbelastungen mit dem Katalysatorvolumenanteil der Reaktiy-
destillationspackung gemif Gleichung (6) umgerechnet (Annahme: alle Fliissigkeit flieft
vollstindig innerhalb der katalysatorgefiillten Kanile ab), so folgen daraus Flissigkeits-
belastungen von 15 bis 40 m?/(m?/h) (Bezug: Querschnittsfliiche der Katalysatorschi-
ttung). Beriicksichtigt man nun noch einen gewissen Bypassanteil, so ergibt sich der mit
den Rohrreaktor-Massenstromstudien abzudeckende Fliissigkeitsbelastungsbereich von
etwa 5 bis 30m®/(m?/h) (Bezug Querschnittsfliiche der Katalysatorschiittung = Be-
zug Querschnittsfliche des Rohrreaktors). Insgesamt wurden drei Massenstromstudien
bei 120°C durchgefiihrt, die sich in der Reaktorfeedzusammensetzung unterscheiden.
Abbildung 26 zeigt ein typisches Ergebnis am Beispiel der mit sechs Versuchen umfang-
reichsten Massenstromstudie. Zur besseren Ubersichtlichkeit werden nur die Verlaufe von
Hexylacetat gezeigt. Diese werden iiber der Verweilzeit im Rohrreaktor dargestellt, die
sich aus Massenstrom 7, Fliissigkeitsdichte p;,, Reaktorvolumen (r/ 4)d?z und Leeraum-
Volumenanteil der Katalysatorkugelschiittung €5 ks (alle Daten in Anhang B.7 und in
Tabelle 4) wie folgt berechnet:

s
EP,Kat'”'diz‘z’pL
ALl NG R

t= (42)

4-1h
Es ist zu sehen, dass die experimentellen Konzentrationsverliufe aller Experimente im
Rahmen der Reproduktionsgenanigkeit deckungsgleich sind. Damit kann eine exteme
Stofftransportlimitierung sowohl bei den Reaktionskinetikexperimenten im Rohrreaktor
als auch bei den Reaktivdestillationsexperimenten ausgeschlossen werden. Auberdem
konnen die Massenstromstudien als Reproduktionen bewertet werden. Unter Einbezie-
hung der Ergebnisse von zum Beispiel Pépken et al. {133], Gonzailez und Fair (49] und
Bart et al. [15], die fiir &hnliche Stoffsysteme (Produktion von Methylacetat beziehungs-
weise tert-Amylalkehol unter Verwendung von Amberlyst 15; Propylacetat mit Dowex
650C) von einer Vernachlissigbarkeit des Intra-Partikel Stofftransportwiderstands be-
richten, kann weiterhin gefolgert werden, dass es sich bei den Kinetikmessungen dieser
Arbeit um intrinsische Reaktionsdaten handelt.

Nach der Feststeilung der experimentellen Giite und des Ausschlusses von Stofftrans-

portlimitierungen ist der nichste Aspekt die Frage der Modellierung. Zwei Modelle, das
pseudohomogene Modell (Gleichung (30)) und das adsorptionsbasierte Modell (Glei-
churllg (36) mit Gleichung (37); Adsorptionskonstanten aus Tabelle 12) stehen dazu zur
Verfiigung. Abbildung 27 zeigt reprisentatiyv das Ergebnis der individuellen Anpassung

b.fﬂdel' N'IOdeile an ein einzelnes Experiment. Offensichtlich ist der Verlauf des adsorp-
tionsbasierten Modells qualitativ falsch

§ im Anfangsbereich ist er zu steil und néhert
sich dann zu langsam dem Gleichgewichtsz

ustand an — wohingegen das pseadohomogene
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Abbildung 26: Massenstromstudie zur Untersuchung der heterogen katalysierten Re-
aktion <I> beziiglich der externen Stofftransportlimitierung. Expe-
rimentelle Konzentrationsverliufe von Hexylacetat bei 5,2m?/(m?/h)
(O, Exp. 7), 10,5m%/(m?/h) (o, Exp. 8), 15,7m?3/(m?/h) (v, Exp.
9), 20,8m*/(m2/h) (o, Exp. 10), 25,8m®/(m?/h) (+, Exp. 2) und
31,1m?/(m?/h) (A, Exp. 11).

Modell die experimentellen Verliufe sehr gut wiedergibt. Diese Beobachtung gilt umfa-
ssend iiber alle Einzelexperimente dieser Arbeit hinweg. Genauso ergibt ein Simultanfit
der beiden Modelle an die Experimente der Konzentrations- und Temperaturstudien
eine deutlich hishere mittlere relative Abweichung (Bezug: experimentelle Molanteile)
des adsorptionsbasierten Modells von 6,6 % im Vergleich zu 4,2% des pseudohomoge-
nen Modells. Diese unbefriedigenden Ergebnisse des adsorptionsbasierten Modells sind
sehr wahrscheinlich durch die fragliche Aussagekraft der Adsorptionsgleichgewichtsex-
perimente fiir die Modellierung der Zusammensetzung an den aktiven Zentren des Ka-

talysators bedingt. Wie in Abschnitt 3.4.1 gezeigt, ist die Equilibrierung bei den Ad-
wofiir sehr wahrscheinlich die Diffusion der

sorptionsexperimenten ein Langzeitvorgang,
gov et

Reaktanten in die Katalysatormikroporen verantwortlich ist. Wie aber von Bla
al.[21] gezeigt und auch in einem technischen Prospekt von Bayer [4] explizit diskutiert,
sind nicht die Mikroporen fiir die Katalysatorperformance ausschlaggebend sondern die
einfach zugginglichen aktiven Stellen an der Oberfliche der Mikrokugeln, also die Makro-
voren. Demnach wiiren die gemessenen Adsorptionsgleichgewichtskonstanten nicht fiir
die Beschreibung der Zusammensetzung am Reaktionsort geeignet, da sie die Brutto-

Absorption iiber die Mikro- und Makroporen hinweg beschreiben. Stattdessen miissten
estimmt werden, die nur

azu ins Spiel kommende
aus den

Adsorptionskonstanten aus Nichtg}eichgewichtsexperimenten b
dfe anfiingliche Aufnahme in den Makroporen beschreiben. Die d
Notwendigkeit der Zeitfestlegung bereitet aber neue Probleme. Als Konsequenz
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beschriebenen Ergebnissen wird das adsorptionsbasierte Modell im Rahmen dieser Ar-
beit nicht mehr verwendet und stattdessen ausschlieklich das pseudohomogene Modell

benutzt.
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Abbildung 27: Vergleich der Korrelation der Reaktionskinetik mit dem adsorptions-
basierten Modell (---) und dem pseudohomogenen Modell (—) anhand

der Gegeniiberstellung mit experimentellen Daten von Versuch 2A (o,
Hexanol; A, Hexylacetat).

Ein weiterer Gesichtspunkt der Reaktionskinetikmodellierung ist die Beurteilung der
Wiedergabe der Konzentrationsabhingigkeit der Reaktionskinetik durch das pseudoho-
mogene Modell. Wie in Abbildung 27 gesehen, beschreibt das Modell bei individueller
Anpassung an die experimentellen Daten eines etnzelnen Experiments den Konzentra-
tionsverlauf sehr gut. Dies ist fiir jedes einzelne Experiment der Fall. Genauso wichtig
aber ist es, dass die auf diesem Weg fiir alle Einzelexperimente der Konzentrationsstudie
individuell ermittelten Reaktitmsgeschwind'lgke'ltskonstanten }cf ]“ (T") Zahlenwerte dhnli-
cher Grofenordnung sind. Abbildung 28 zeigt die aus den Individualfits der Konzentra-
tionsstudienexperimente resultierenden Ergebnisse fiir k(7). Anstatt einer dreidimen-
sionalen Auftragung iiber der von den transformierten ’Molanteilen (diese entsprechen
den Startkonzentrationen der Reaktionskjnetikexperimente) aufgespannten Konzentra-
tionsfléiche (vgl. Abbildung 20), wird hier nur die zweidimensionale Auftragung iiber dem
transformierten Hexanol-Molanteil gewihlt. Der transformierte Essigsiure-Molanteil ist
nur von geringem Einfluss, wie an der Streuung der Datenpunkte bei konstantem trans-
formiertem Hexanol-Molanteil zu sehen ist. Jedoch wird in dieser Auftragung der grofe
Einfluss des transformierten Hexanol-Molanteils anf die Reaktionsgeschwindigkeitskon-
stanten der individuellen Fits deutlich. So fiihrt eine VergroRerung des transformierten
Hexanol-Molanteils von 0,1 auf 0,7 mol/mol zu einem Riickgang der Reaktionsrate etwé
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um den Faktor 2,5. Das bedeutet, dass obwohl das durch die Gleichung (30) gegebene
pseudohomogene Modell bei der Widergabe eines einzelnen Experiments gut ist, bei der
Frfassung des gesamten Konzentrationsbereichs klare Schwichen auftreten. Ahnliche
Beobachtungen wurden auch schon von Grob fiir den Fall der homogen katalysierten
Butylacetat-Veresterung gemacht [53].
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Abbildung 28: Auftragung der individuell fiir jedes Experiment der Konzentrations-
studie (Exp. 1 - 3 und 20 - 30) ermittelten Reaktionsgeschwindigkeits-
konstanten (o) iiber dem transformierten Hexanol-Molanteil. Dazu Er-
gebnis des neuen reaktionskinetischen Modells (—, Gleichungen (24),

(30) und (43)).

Mit dem Ziel, ein im gesamten Konzentrationsbereich der Reaktivdestillation moglichst
gutes reaktionskinetisches Modell bereitzustellen, muss die beobachtete Konzentrations-
abhingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten adaquat erfasst werden. Aufbau-
end auf der anhand von Abbildung 28 erlangten Einsicht, wird eine einfache lineare Ab-
hingigkeit des préiexponentiellen Faktors kf; " vom transformierten Hexanol-Molanteil
XT:lexOH eingefiihrt: ;

k= kipa — kg - Xiiexon (43)
Das neue reaktionskinetische Modell der Hauptreaktion wird somit durch die Gleichung-
en (24), (30) und (43) beschrieben. Eine Anpassung der drei reaktionskinetischen Pa-
i krf&"- k&‘}lﬂ und E&H an alle Experimente der Konzentrations- und Tempera-
turstudien ergibt die in Tabelle 16 angegebenen Parameter. Die mittlere relative Ab-
weichung der Simulation von der Gesamtheit der experimentellen Daten betrigt nur
noch 28% im Vergleich zu 4,2% ohne die empirische Erweiterung (43). Der Verlauf
der Konzentrationsabhiingigkeit der R;ea.ktionsgeschwindigkeitskonstanten ist zur Ver-
anschaulichung in Abbildung 28 gemeinsam mit den Individualfits der Konzentrations-
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studienexperimente zu sehen. Analog zeigt Abbildung 29 die Temperaturabhangigkeit
der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten im Vergleich mit den Individualfits von Expe-
rimenten einer Temperaturstudie. Wie man an sieht, wird die Temperaturabhéngigkeit
der Reaktionsgeschwindigkeit mit dem Arrhenius-Ansatz (Gleichung (24)) gut erfasst.
Abbildung 30 demonstriert die gute Ubereinstimmung der simulierten Konzentrations-

verldufe mit den Daten von acht Experimenten der Konzentrationsstudie.

Tabelle 16: Parameter zur Beschreibung der heterogen katalysierten Reaktionskine-
tik der Hauptreaktion <I> (Gleichungen (24), (30) und (43); Berechnung
der Aktivititen mit den VLE-NRTL-Parametern aus Tabelle 54 in An-

hang C.1).
| kira / mol /(s moly+) [ kyy / mol /(s moly+) | EF / kd/mol |
[ 1,070-10° [ 1,045-10° 490 |

0
]
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=
=)
E 4
=]
B
g -6
£Eg
= 28
=
-10 . . .
2.4 2.6 2.8 3.0 32

7 i

Abbildung 29: Temperaturabhiingigkeit der Reaktionskinetik der Hauptreaktion <I>
am Bm;pxel der Experimente 1, 14 und 15 (X exon = 0,415 mol /mol).
Ergebnisse der individuellen Anpassung von kPP(T) (o) und daraus

berechnetes kp}(T) (O). Ergebnisse der Simulation mit Parametem
aus Tabelle 16 (—).

Der .Vergleich zwischen heterogen katalysierter und autokatalytischer Reaktionsge-
schwindigkeit der Hauptreaktion <] kann zum Beispiel durch Vergleich der Molin-
derungsraten in einem gleich grofen Bezugsvolumen erfolgen. Dabei fiillt im Fall der
heteroglen-en Katalyse die gequollene Katalysatorschiittung das gesamte Bezugsvolumen
aus. Wie in Anhang C.6 hergeleitet, ergibt sich das entsprechende Verhiltnis zum Start-
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Abbildung 30: Reaktionskinetik der heterogen katalysierten Hauptreaktion <I>.
Hexanol-Konzentrationsverldufe von Experimenten der Konzentra-
tionsstudie (Symbole) und zugehérige Simulationsergebnisse (—)-

zeitpunkt, d.h. einer Vorlage ohne anfingliches Wasser bzw. Hexylacetat zu:

dn; P i
(Tﬂ_) = B Cﬁ:t,tr i 'I"‘I!':IH (T XHexOH)
N hetlat £Quell,Kat,HexOH (44)
i o I
(d_n") —.aac- k?',lljto(T)
dt autokat L

Fine Auswertung von Gleichung (44) im relevanten Konzentrationsbereich ergibt, dass
die Produktionsrate der heterogen katalysierten Reaktion im Vergleich mit der Auto-
katalyse mehrere hundert mal schneller ist. Zum Beispiel ergibt sich bei 393,15 K und
éiner typischen Zusammensetzung von 0,4 mol/mol Hexanol, 0,15 mol/mol Essigsiure
ind 0,45 mol/mol Hexylacetat {vgl. Exp. 1) ein Faktor von 900. Damit ist sichergestellt,
dass die autokatalytische Reaktion im Vergleich zur heterogen katalysierten Reaktion

stets vernachlissigt werden darf.

3.7.3 Ergebnisse Nebenreaktionen

Die eterogen katalysierte Reaktionskinetik der Nebenreaktionen <II> bis <IV> wurde
ebenfalls im Rohrreaktor untersucht. Dazu wurden insgesamt vier Experimente durch-
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gefiihrt und zwar ausgehend von reinem Hexanol beziehungsweise reinem Hexylacetat
bei jeweils 120 und 130 °Cl. Die Primirdaten sind in Anhang B.7 aufgefithrt. Diese klei-
ne Datenbasis erlaubt nur die Bestimmung einer orientierenden Nebenreaktionskinetik,
was aber mit den Zielen dieser Arbeit konform geht.

Die insgesamt sechs reaktionskinetischen Parameter der drei Nebenreaktionen wurden
gemiik den Gleichungen (31) bis (33) und der Arrhenius-Gleichung (24) an die experi-
mentellen Daten angepasst und sind in Tabelle 17 gegeben. Die mittlere relative Ab-
weichung zwischen den experimentellen Daten und der Simulation mit diesen Parame-
tern betriigt 9 %. In Anbetracht der kleinen Molanteile der Nebenreaktionsprodukte, die
meist deutlich kleiner als 0,04 mol/mol sind, ist dies ein gutes Ergebnis. Die Abbildung-
en 31 und 32 zeigen die experimentellen und simulierten Verliufe der Nebenprodukt-
bildung fiir Hexanol und Hexylacetat bei 130 °C jeweils in guter Ubereinstimmung. Ein
Vergleich der Reaktionsgeschwindigkeiten der einzelnen Nebenreaktionen im untersuch-
ten Temperaturbereich — jeweils von reinem Hexanol beziehungsweise Hexylacetat aus-
gehend — ergibt, dass die von Hexanol ausgehenden Nebenreaktionen <I1> und <>
etwa gleich schnell sind, die Hexen-Bildung aus Hexylacetat (Reaktion <IV>) dagegen
aber um mehr als Faktor 2 schneller ist. Dies ist auch in den Abbildungen 31 und 32z
sehen.

Tabelle 17: Parameter zur Beschreibung der heterogen katalysierten Reaktionskine-
tik der Nebenreaktionen <II> bis <IV> (Gleichungen (24), (31) - (33);
Berechnung der Aktivititen mit den VLE-NRTL-Parametern sus den Te-
bellen 54 und 56 in Anhang C.1).

Reaktion <m> | kip* / mol /(s molys+) | EFH / kJ/mol |
Reaktion <II> 1,71-107 85,0
Reaktion <II1> 2,71-107 64,0
| Reaktion <IV> 2,82.107 84,0
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Abbildung 31: Reaktionskinetik der Nebenreaktionen <TT> und <IIT> ausgehend von
reinem Hexanol bei 130 °C. Daten von Experiment 35 (¢, Hexanol; o,
Wasser; A, Hexen; O, Dihexylether) und Simulationsergebnisse (—).
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Abbildung 32: Reaktionskinetik der Nebenreaktion <IV> ausgehend von rein.em
Hexylacetat bei 130°C. Daten von Experimen't 33 (o, Hexylacetat; o,
Essigsdiure; A, Hexen) und Simulationsergebnisse {(—). 1
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4 Rieselbettreaktor — Experimente

und Simulation

Der mit Reaktivdestillationspackungen bestiickte Rieselbettreaktor wird hier als Instru-
ment zur Untersuchung des Fluiddynamikeinflusses auf die Ubertragung der Reaktions-
kinetik vom Labor-Rohrreaktor auf die Bedingungen in der Reaktivdestillation einge-
setzt (siehe auch Abschnitt 2.5.1.2). Zuerst werden  kalte®, das heift nichtreaktive Fx-
perimente durchgefiihrt, die rein der qualitativen Beschreibung der Fluiddynamik die-
nen. Anschliefende heife” Reaktionsuntersuchungen erlauben die Quantifizierung des
Einflusses der Fluiddynamik auf das Umsatzverhalten des Reaktors. Hier kommt das
in Abschnitt 2.5.1.3 vorgestellte und in Abschnitt 2.5.3 auf die Modellierung des Rie-
selbettreaktors angewandte Transferfaktorkonzept zum Einsatz. Weiterhin werden die
experimentellen Ergebnisse mit Simulationen mit dem Segmentmodell (Abschnitte 2.3.2
bzw. 2.5.3) verglichen und so das Verstindnis der Fluiddynamik in katalytischen Pa-
ckungen vertieft.

4.1 Fluiddynamische Untersuchungen

4.1.1 Versuchsaufbau und -durchfiihrung

Das fluiddynamische Verhalten von Reaktivdestillationspackungen unter Fliissigkeitsbe-
rieselung wurde mittels visueller Experimente qualitativ untersucht. Dazu wurden fiinf
Reaktivdestillationspackungen von jeweils 10 em Linge in ein vertikales 50 mm-Glasrohr
eingebaut und zentra] von oben berieselt. Die verwendete Dosierpumpe (Zahnradpum-
pe BVP-Z, Ismatec, \Vertheim~M0ndfeld) ermdglichte Fliissigkeitsbelastungen bis 7u
20m?/(m?h) (Bezug: Glasrohrquerschnitt). Untersucht wurde die Reaktivdestillations-
packung Katapak-S, da mit dieser Packung dje iiberwiegende Zahl der Reaktivdestill-

tlonsexperimente durchgefiihrt wurde (siche Abschuitt 5.1). Die fiinf Packungen wurden
im Sinne einer méglichst guten F
eingebaut. Die beiden oberen Pack
Einfluss von nur einer Tropfstelle z

lﬁssigkeitsverteilung um 90° gegeneinander versetzt
ungen dienen nur zur Fliissigkeitsverteilung, um den
u reduzieren, und sind daher auch nur mit Glaskugelz

befiillt. Die unteren drej Packungen sind dagegen mit Katalysator gefiillt, genau so wie
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ge auch in der Reaktivdestillation eingesetzt werden. Die Packungsparameter sind in

Anhang D.1 nachzulesen.

Fiir die Experimente zur Beobachtung der Fluiddynamik wurde ein reaktionstypisches
Gemisch aus 0,3 mol/mol Hexanol, 0,05 mol/mol Essigséure, 0,55 mol/mol Hexylacetat
mnd 0,1 mol/mol Wasser verwendet. Die Untersuchungen wurden bei Raumtemperatur
durchgefiihrt, da keine Isolation verwendet werden konnte und Kondensation an der

(lasinnenfliche vermieden werden musste, um die Fluiddynamik beobachten zu konnen.

4.1.2 Ergebnisse

Die Reaktivdestillationspackungen zeigen optisch ein sehr gutes Verteilverhalten der
Fliissigkeit. Das heikt, dass die zentral aufgegebene Fliissigkeit nach den ersten beiden
Packungen gleichmiifig iiber der Breite einer einzelnen Tasche und iiber die verschiede-
nen Taschen hinweg ablduft. Dies deckt sich mit den Ergebnissen verschiedener Autoren,
die bei der Katapak-S von guter radialer Quervermischung berichten [39, 56, 66].

Beobachtet man die Stossstelle zwischen zwei aneinander grenzenden Packungen, so wer-
den zwei Effekte festgestellt, die zu einer schlechten Katalysatorausnutzung im oberen
Bereich der unteren Packung fithren konnen. Der Fall des ,Durchregnens® ist in den
oberen zwei Bildern von Abbildung 33 illustriert. Hierbei tropft ein Teil der F liissigkeit
von der oberen Packung ab, wird aber nicht direkt vom Gewebe der darunter liegen-
den Packung aufgenommen und zum Katalysator weitergeleitet, sondern fillt im Spalt
zwischen benachbarten Taschen hindurch, bis die beiden Taschen sich beriithren und
den Spalt schlieken. Der Spalt zwischen zwei Taschen im Eingangs- und Randbereich
¢iner Packung ist konstruktiv bedingt, da die Gewebelagen sich zur Abschlussfalz hin
verjiingen. Ein weiterer Effekt, der die Katalysatorausnutzung in der unteren Packung
betrifft, ist in Abbildung 33 unten links zu sehen. Konstruktiv durch die im Randbereich
gerundete Abschlussform der Packung bedingt, wird die im Aufenbereich der oberen Pa-
cang abflieBende Fliissigkeit einschniirend nach innen gelenkt. Dies kann dazu fiihren,
255 die iuerste Tasche der nach unten folgenden Packung, die um 90° gedreht ist,
keine direkte Fliissigkeitsaufgabe erhilt und dementsprechend schlecht ausgenutzt wird.

Innerhalb einer Packung ist auch unterhalb der Grenzbelastung des Katalysatorkanals
¢in signifikanter Bypassstrom von Fliissigkeit im Drahtgewebe zu beobachten. Dies be-
{1ifft vor allem die Randfalz einer Kreuzkanaltasche, wie im Bild unten rechts von Ab-
bildung 33 mit Pfeilen angedeutet.

Die Fiiissigkeitsverteilungsprobleme im Ubergangsbereich aneinander grenzender Pa-
chungen und die Bypassstrome innerhalb einer Packung sind insbesondere im Labor-
mafstab problematisch, da der Packungsrandbereich im Vergleich zum Gesamtquer-
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Abbildung 33: Beobachtete fuiddynamische Effekte: wDurchregnen” zwischen anein-
ander grenzenden Gewebetaschen (Bilder oben links und rechts), Ein-
schniirung der Fliissigkeit am Packungsende (Bild unten links) und
Bypass auf Gewebefalz (Bild unten rechts).

schnitt relativ grof ist. Bei groferen Mafstiben verringert sich dieses Problem deutlich,

aufgrund der gleichméfigeren Taschenkonstruktion und des relativ gesehen kleineren
Randbereichs.

Der Bypassanteil bei Grenzbelastung, also der Belastung, bei der die katalysatorge
filllten Kandle maximal mit F lissigkeit durchstrémt werden, kann abgeschiitzt werden.
Experimentell bestimmbar ist nur die Grenzbelastung w; , die sich aus dem Gesamtvo-
lumenstrom (Bypass Katalysatorkanile) bezogen auf die Kolonnenquerschnittsfliche
berechnet. Das Erreichen dieser Grenzbelastung ist dadurch definiert, dass die Fliissig-
keit seitlich aus den Gewebekanilen auszutreten beginnt und somit das Gewebe voll-
stindig benetzt ist. Fiir das eingesetzte Gemisch bei Raumtemperatur ergab sich wf zu
3+0,5m%/(m?h) (Bezug: gesamte Querschnittsfliche der Kolonne). Der relativ grofe
Unsicherheitsbereich ist durch die rein visuelle Bestimmung bedingt. Andererseits kann
die Katalysaml‘gmnzbelastung W kar Bemék der in Anhang C.5 gegebenen Herleitung
unter den vorliegenden Bedingungen theoretisch berechnet werden und ergibt sich 70
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18m®/(m*h) (Bezug: Querschnittsfliche der Katalysatorschiittung). Damit ergibt sich
der Bypassanteil epp aus Gleichung (7) zu etwa 80 %. Dieser Wert beinhaltet zwar groke
Unsicherheiten (optische Bestimmung von wy; Unsicherheiten im Modell zur Berechung
von w;!m} und wurde bei Umgebungstemperatur bestimmt, ist aber zumindest ein
Anhaltswert fiir die Grofenordnung des Bypassanteils.

4.2 Reaktionsuntersuchungen

4.2.1 Versuchsaufbau und -durchfiihrung

Der verwendete Rieselbettreaktor wurde von Parada aufgebaut und ist in der Arbeit
von Kolesnikova und Parada ausfiihrlich beschrieben [89]. Abbildung 34 zeigt das Fliek-
bild des Reaktors samt Peripherie. Der aus Edelstahl 1.4571 gefertigte Reaktor hat einen
Inzendurchmesser von 50 mm und besteht aus fiinf aneinander geflanschten Schiissen von
jeweils 500mm Héhe. Die einzelnen Schiisse sind isoliert und mit Heizungen ausgesta-
ttet, so dass isotherme Betriebsbedingungen gewihrleistet werden kinnen. Der oberste
Schuiss ist mit zwei Sulzer CGY Laborpackungen (Héhe pro Packung 100 mm) zur Flii-
ssigkeitsverteilung und zwei Sulzer Katapak-5 Reaktivdestillationspackungen (Katalysa-
tor Amberlyst CSP2; Packungsdetails in Anhang D.1) bestiickt. Die Packungen sind um
00" versetzt angeordnet. Die weiteren Schiisse enthalten nur eine Verteilerpackung und
dafiir drei Katapak-S Packungen. Zwischen den Schiissen wird die ablaufende Fliissigkeit
in einer Dach-Ringkanal-Konstruktion gesammelt und zentral auf die Verteilerpackung
des nachfolgenden Schusses gegeben. Zur Bestimmung des Temperaturprofils im Reak-
tor sind Widerstandsthermometer Pt100 (Kalibrierungsgenauigkeit 40,005K) in die
Ringkanile eingesteckt. Weiterhin kénnen aus jedem Ringkanal Proben entnommen wer-
den, die fiber Wiirmetauscher auf Raumtemperatur abgekiihlt werden. Zusammen mit
der Feedeintrittstemperatur und -zusammensetzung stehen somit je sechs Temperatur-
(T1-T6) und Konzentrationsmessungen (X1-X6) iiber die Reaktorlinge zur Verfiigung.

Der Feed wird aus dem Vorlagenbehiilter B1 mit der Zahnradpumpe P1 (BVP-Z, Is-
matec, Wertheim-Mondfeld; maximale Fliissigkeitsbelastung 20 m*/(m?h) bezogen auf
Rieselbettreaktorquerschnitt) in den Reaktor gefordert und zentral auf die oberste Pa-
dung aufgegeben. Die Massenstromregelung erfolgt iiber den mit der Feedwaage W1
gekoppelten Dosierregler DR, der die Pumpendrehzahl steuert. Vor dem Eintritt in den
Reaktor wird das Reaktionsgemisch auf die gewiinschte Temperatur gebracht (WT1).
Der Reaktordruck kann mittels Stickstoff auf bis zu 0,7 MPa eingestellt werden. Der
Sunpfanstrag erfolgt per Fiillstandsregelung in den Auffangbehalter B2. Die Regelung

aller Reaktorgrisken und die Erfassung aller Daten erfolgt zentral iiber einen Computer.
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Das experimentelle Prozedere begann mit der Einstellung des Reaktorbetriebsdrucks auf
eiwa 0,5 MPa, um pastielle Verdampfung wihrend eines Versuchs sicher auszuschliefen.
Mittels der Wandheizungen wurde der Reaktor vorgeheizt. Wenn die Reaktorwand-
temperaturen in etwa die vorgesehene Versuchstemperatur erreicht hatten, wurde der
Feedstrom mit dem Zielwert zugeschaltet und die Feedvorheizung auf Zieltemperatur ge-
setzt. Die Reaktorwandheizungen wurden anhand der Reaktortemperaturen T2 bis T6
so geregelt, dass isotherme Bedingungen im Reaktor herrschten. Nach erreichter Tem-
peraturstationaritiit wurden viertelstiindlich Reaktoraustrittsproben X6 gezogen. Die
Stationaritit des Versuches galt als erreicht, wenn die relative Anderung der Molanteile
in drei anfeinander folgenden Austrittsproben unter 1% lag. Die Zichung der Konzen-
trationsprofilproben erfolgte dann von X6 nach X1. Anschliefend wurden gegebenenfalls
nene Versuchsparameter eingestellt und das Prozedere wiederholt. Typische Versuchs-
dauern nach erreichter Temperaturstationaritit betrugen 45 min. Wéhrend dieser Zeit
auftretende Massenstromschwankungen waren kleiner als 0,5 % und die Temperatur-
konstanz iiber die Reaktorhéhe und -zeit war besser als £0,5 K.

4.2.2 Versuchsplanung

Die Versuchsparameter der Rieselbettreaktorexperimente entsprechen denen des Rohr-
reaktors. Demzufolge sind auch hier die Einfliisse von Fliissigkeitsbelastung, Temperatu
und Konzentration zu untersuchen. Wie schon bei der Planung der Reaktionskinetikex-
perimente im Rohrreaktor, besteht die Anforderung diese Parameter entsprechend der
Bedingungen in der Reaktivdestillation zu wihlen. Der Kernbereich der Fliissigkeitsbe-
lastungen liegt demnach zwischen 3 und 7m?®/(m?/h) (Bezug: Kolonnendurchmesser),
der Temperaturbereich reicht von 80 °C bis 120 °C und der Konzentrationsbereich ist in
Abbildung 6 skizziert (siehe auch Abschnitte 3.2.2 und 5.1). Mit dem Ziel der spiteren

direkten Vergleichbarkeit werden Temperaturen und Feedkonzentrationen entsprechend
Insbesondere stellen auch bei den

direkt zugeordneter Rohrreaktorexperimente gewahlt.
(vgl. Tabelle 59

Rieselbettreaktorexperimenten drei Versuche sogenannte Basisfiille dar
in Anhang D.2, Experimente 1, 2 und 3), die in Bezug auf die Versuchsparameter Tem-
peratur und Konzentration mit den drei Basisfallen der Rohrreaktorexperimente (vgl.

Tabelle 52 in Anhang B.7, Experimente 1, 2 und 3) iibereinstimmen.

4.2.3 Ergebnisse

sur Untersuchung der Haupt-
tellt. Die Experimente

en und eine Tempera-

Im Rieselbettreaktor wurden insgesamt 14 Experimente
teaktion <I> durchgefiihrt, wovon eines eine Reproduktion dars
lassen sich in drei Massenstromstudien, drei Konzentrationsstudi

Ll
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turstudie einteilen, die sich um die drei Basisfille herum gruppieren. In Anhang D.2 sind

die experimentellen Priméirdaten aller Versuche angegeben.

Einen Eindruck von der Giite der Experimente im Rieselbettreaktor gibt Abbildung 35
anhand der Reproduktionen 1A und 1B. Die Ubereinstimmung der gemessenen Kon-
zentrationsverliufe ist sehr gut. Ein weiteres experimentelles Giitekriterium stellen die
individuell fiir jede Komponente berechenbaren Reaktionslaufzahlen dar. Hier erreichen
die relativen Abweichungen vom Mittelwert im Durchschnitt iiber alle Experimente 6 %.

0.6 - Hexylacetat
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Abbildung 35: Experimentelle Konzentrationsverliufe der Reproduktionensexperi-
mente 1A (o) und 1B (A) im Rieselbettreaktor.

Abbildung 36 zeigt die Abhingigkeit des Reaktionsumsatzes im Rieselbettreaktor
von der Fliissigkeitsbelastung. Als Beispiel wurde eine Massenstromstudie (Versuche
1 und 4-7 aus Tabelle 59, Anhang D.2) gewihlt, fiir die bei konstanter Tempera-
tur und konstanter Zulaufzusammensetzung nur die F liissigkeitsbelastung von 1 bis
7m?/(m?/h) (Bezug: Reaktorquerschnitt) variiert wurde. Zur Ubersichtlichkeit sind
nur die Hexylacetat-Konzentrationsverliufe der einzelnen Experimente eingetragen. Im
Sinne der Vergleichbarkeit der Experimente bei verschiedenen Fliissigkeitsbelastung-
en sind die Konzentrationsverliufe iiber der Verweilzeit aufgetragen. Als Verweilzeit
Will:d dabei die Zeit bezeichnet, die der Volumenstrom des Rieselbettreaktorexperiments
bréuchte, um unter ansonsten gleichen Bedingungen einen Rohrreaktor zu durchstré-
Tneu, der vollstéindig mit der Katalysatormenge des Rieselbettreaktorexperiments gefiillt
lst.lDiese Auftragung erlaubt den direkten Vergleich der gezeigten Rieselbettreaktorex-
perimente mit einem als fluiddynamisch ideal angenommenen Rohrreaktorexperiment,
welches bei gleicher Temperatur und Feedzusammensetzung durchgefiihrt wurde. Als
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Beispiel wird hier das Rohrreaktorexperiment Nr. 1 betrachtet (Daten in Anhang B.7,
Tabelle 52; da die Fliissigkeitsbelastung bei den Rohrreaktorexperimenten ohne Ein-
fiuss ist, hétte auch jedes andere der in Tabelle 60, Anhang D.2 zugeordneten Rohr-
reaktorexperimente gewdihlt werden konnen). Man erkennt in Abbildung 36 eine ein-
deutige Abhéngigkeit der Verldufe im Rieselbettreaktor von der Fliissigkeitsbelastung.
Dabei nihern sich die Kurven der Rieselbettreaktorexperimente bei einer von 1 auf
5m?/(m?/h) steigenden Fliissigkeitsbelastung der Umsatzkurve des idealen Rohrreak-
tors an. Da externe Stofltransportlimitierung als Ursache ausgeschlossen werden kann
(siehe Abschnitt 3.7.2), spricht dies unter anderem fiir eine sich stetig verbessernde
Katalysatorausnutzung und damit dafiir, dass die Grenzbelastung (Katalysator wird
vollstindig durchstromt und ausgenutzt) noch nicht erreicht ist. Erst die Erhéhung der
Fliissigkeitsbelastung von 5 auf 7m?/(m?/h) bringt praktisch keine weitere Anniiherung
mehr und ist damit ein Indiz, dass in diesem Bereich die Grenzbelastung der Katalysa-
torkanille erreicht wird. Bei einer weiteren Erhéhung der Fliissigkeitsbelastung nithme
daher nur noch der Bypassanteil zu, was bei konstant bleibendem Strom durch die
Katalysatorschiittung in einer Verschlechterung des Umsatzverhaltens und damit einer
beginnenden Entfernung von der idealen Rohrreaktorkurve resultieren wiirde. Die Tat-
sache, dass der Umsatzverlauf des Rohrreaktors deutlich nicht erreicht wird, zeugt vor

signifikantem Bypassanteil im Rieselbettreaktor.
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Abbildung 36: Experimentelle Konzentrationsverliufe von Hexylacetat im Rxe;selbett—
reaktor bei Variation der Fliissigkeitsbelastung (O, 1,0m?/ (3rﬂ of f;); o,
2,0m3/(m?/h); o, 3,0m?*/(m?/h); A, 5,0 m?/(m?/h); v, 7,0m /(m /h);
zugeordnete Versuchsbezeichnungen im Text) a-mfgetragen iiber der
rohrreaktorbezogenen Verweilzeit. +, korrespondierendes Rohrreaktor-

experiment Nr. 1.
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Die diskutierten Ergebnisse der Massenstromstudie (vgl. Abbildung 36) zeigen klar den
Einfluss der Fluiddynamik (u.a. Bypass, Katalysatorausnutzung, Quervermischung) auf
das Umsatzverhalten des Rieselbettreaktors. Es ist offensichtlich, dass eine direkte (ber-
tragung der im Rohrreaktor ermittelten Reaktionskinetik auf den Rieselbettreaktor nicht
miglich ist. Anstelle einer detaillierten Modellierung der Fluiddynamik wird das in den
Abschnitten 2.5.1.3 und 2.5.3 vorgestellte Transferfaktorkonzept verwendet. Demzufol-
ge wird der Rieselbettreaktor als ,Black-Box“-Rohrreaktor modelliert, und die Abwei-
chungen vom idealen Rohrreaktorverhalten werden durch den Transferfaktor ®gp gy
erfasst. Der Transferfaktor wird fiir jedes einzelne Rieselbettreaktorexperiments gemif
den Gleichungen (38) und (39) durch Anpassung an den jeweiligen Konzentrationsverlauf
bestimmt. Die sich ergebenden Zahlenwerte sind in Anhang D.2, Tabelle 59 gemeinsam

mit den experimentellen Primérdaten aufgefiihrt.

Abbildung 37 gibt einen Uberblick iiber die Transferfaktoren ®pg_.rer der einzelnen
Rieselbettreaktorexperimente. Die Auftragung erfolgt iiber der Fliissigkeitshelastung als
wichtigem fluiddynamischem Parameter. Betrachtet man die Massenstromstudie mit der
Bezeichung MS1, deren Versuche auch schon in Abbildung 36 anhand der Konzentra-
tionsverliufe diskutiert wurden, so ergibt sich der gleiche Befund: mit steigender Fliissig-
keitsbelastung steigt der Transferfaktor an, erreicht jedoch nicht den Idealwert von Fins
(entspricht dem idealen Rohrreaktor). Das Kurvenmaximum und damit das Erreichen
der Grenzbelastung (= vollstindige Katalysatorausnutzung) liegt bei einem Transfer-
faktor von etwa 0,8 und einer Kolonnenfliissigkeitsbelastung in der Grokenordnung von
9m®/(m?/h). Aus Gleichung (7) folgt zusammen mit der unter den gegebenen Beding-
ungen berechenbaren katalysatorbezogenen Grenzbelastung von 15,8m?®/(m?/h) (siehe
Anhang C.5) unmittelbar ein Bypassanteil in der Grofenordnung von 80 %. Dies ist in
fjbereinstimrnung mit den Ergebnissen der ,kalten®, rein fluiddynamischen Experimente
(vel. Abschnitt 4.1.2). Die anderen beiden Massenstromstudien bei unterschiedlichen
Feedzusammensetzungen (Bezeichnungen MS2 und MS3) ergeben ahnliche Ergebnisse.
Betrachetet man die Rjeselbettreaktorexperimente, die sich in drei Konzentrationsstu-
dien bei konstanter Fliissigkeitsbelastung (2, 3 und 5m?®/(m?/h)) gliedern lassen (Be-
zeichnungen KS1, KS2 und KS3), so erkennt man, dass der Konzentrationseinfluss auf
den Transferfaktor gering ist. Ebenfalls in Abbildung 37 zu sehen ist der Temperaturein-
fluss anhand der Experimente der Temperaturstudie (Bezeichnung TS). Hier wurden bei
3m?*/(m?/h) und einer Feedzusammensetzung, die der der Massenstromstudie MS1 ent-
spricht, Versuche bei 100, 110 und 120°C durchgefiihrt. Es ist eine signifikante Abnahme
des Korrekturfaktors mit steigender Temperatur gegeben.

Gemif den bisherigen Ergebnissen ist der Transferfaktor ®yy_,rpg eine Funktion der
Fiﬁssigkeitsbelastung, genauso wie der Temperatur und der Zusammensetzung. Sowoh
Temperatur als auch Zusammensetzung beeinflussen beide die Viskositiit der Fliissig-
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Abbildung 37: Transferfaktoren ®grp_.rsr aller Rieselbettreaktorexperimente. Gru-
ppierung in Massenstromstudien (MS1, MS2 und MS3 bei 120 °C und
Xfiexon = 0,402/0,609/0,224 mol /mol), Konzentrationsstudien {KS1,
KS2 und KS3 bei 120 °C und 2,0/3,0/5,0m3/(m?/h)) und eine Tem-
peraturstudie (TS bei 3m3/(m?/h) und Xjon = 0,402mol/mol).

keit und damit deren fluiddynamische Eigenschaften. Aus diesem Grund sind in Ab-
hildung 38 die Korrekturfaktoren aller Experimente der Konzentrationsstudie KS2 und
der Temperaturstudie TS (beide Studien wurden bei einer einheitlichen Fliissigkeitsbe-
lastung von 3m?/(m?/h) durchgefiihrt) iiber der dynamischen Viskositit (berechnet bei
Reaktoreintrittsbedingungen) aufgetragen. Offensichtlich fithren Temperatur- und Kon-

zentrationséinderungen — wenn sie auf Anderungen in der Viskositiit heruntergebrochen

Transferfaktors. Dies sind Anzeichen dafiir, dass

werden — zu &hnlichen Anderungen des
amischen

sich die Einfliisse auf den Transferfaktor in der Hauptsache durch die fluiddyn
Groken Fliissigkeitsbelastung und dynamische Viskositét Beschreiben lassen und somit,

dass der Transferfaktor nur eine Funktion der Fluiddynamik ist.

Fiir den typischen Parameterbereich der Reaktivdestillation (Flﬁssigkeitsbelastung von

3bis Tm3/(m? /h), Reaktionszonentemperatur etwa 120 °C) bleibt aus den bisherigen Er-

kenntnissen abschlieRend festzuhalten, dass alleine finiddynamische Effekte einen Trans-
muss bei der Ubertra-

ferfaktor Prp_rpr von etwa 0,7 £ 10 % bedingen. Dieser Faktor
gung der im Rohrreaktor ermittelten Reaktionskinetik auf die fuiddynamischen Beding-
ungen des Rieselbettreaktors und damit der fluiddynamisch dhnlichen Reaktivdestilla-

tion beriicksichtigt werden.
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Abbildung 38: Viskositdtsabhingigkeit des Transferfaktors ®gz_.rpgr anhand der Kon-
zentrationsstudie KS2 (o; bei 120 °C und 3m?/(m?/h)) und der Tem-
peraturstudie TS (4; bei 3m®/(m?/h) und X}, ou = 0, 402 mol /mol)
im Rieselbettreaktor.

4.3 Simulation mit Segmentmodell

In Abschnitt 2.3.2.1 wurde ein Segmentmodell der eingesetzten Reaktivdestillationspa-
ckung entwickelt. Wie in Abbildung 2 zu sehen, setzt sich das Ersatzmodell aus einer
sequenziellen Verschaltung identischer Bausteine, bestehend aus Rohrreaktorsegmen-
ten mit Bypass, zusammen. Es wird durch die vier Parameter Fliissigkeitsbelastung w;,
(Definitionsgleichung (4)), Anteil der am Katalysator als Bypass vorbeistrémenden Flii-
ssigkeit epp, Katalysatorausnutzung €Kat,Nutz und Quervermischungsintensitét Q (Defi-
nitionsgleichung (3)) gekennzeichnet. Dieses Modell erlaubt es, anhand préidiktiver Ein-

zelparameterstudien, ein vertieftes Verstdndnis des Einflusses der Packungsfluiddynamik
auf das Umsatzverhalten zu gewinnen.

Die Segmentmodell-Simulationen werden mit dem Prozesssimulator Aspen Plus’ durch-
gefiihrt. Es wird der erste Schuss des Rieselbettreaktors simuliert. Dieser enthilt zwei
Reaktivdestillationspackungen vom Typ Katapak-S (Packungsdaten siehe Anhang D.1).
Aus Quervermischungsintensitit (= Anzahl der Reaktorbausteine pro Meter Packung)
und Packungshéhe folgt die Anzahl der Reaktorbausteine, auf die die Gesamtkatalysa-
tormenge der beiden Packungen gleichmikig verteilt wird. Die Temperatur der isother-
men Reaktorbausteine und die Feedzusammensetzung werden gemiif der Rieselbettreak-

1
Aspen Plus® 11.1, Produkt von Aspen Technology, Inc., Cambridge, Massachusetts, USA.
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torexperimente 1 und 4-7 gewiihlt (Temperatur: 393,15 K; Feed: 0,40 mol/mol Hexanol,
0,45 mol/mol Hexylacetat, 0,15 mol/mol Essigsiiure), die eine Massenstromstudie dar-
siellen. Die festgelegten Randbedingungen erlauben eine direkte Vergleichbarkeit der
Gimulation mit den experimentellen Ergebnissen und damit deren Verkniipfung und

Interpretation.

Die Simulationen des Rieselbettreaktors mit dem Segmentmodell werden in Einzelpara-
meterstudien durchgefiihrt. Die Untersuchung der Quervermischungsintensitit ¢ wird
fiir Werte von 5, 10 und 20 vollstindigen Quervermischungen pro Meter durchgefiihrt.
Der Wert von 10 m~! entspricht dabei, aufgrund der Lénge einer Einzelpackung von
0,1m, einer vollstindigen Quervermischung nach jeder einzelnen Packung. Der By-
passanteil epp wird mit Werten von 20, 50, 65 und 80% {iiber den gesamten Bereich
\arfiert. Die Reaktorfliissigkeitsbelastung w;, (Bezug: Gesamtquerschnittsfliche) wird
ausgehend von 1m®/(m?/h), dem kieinsten Wert der experimentelien Massenstromstu-
die, erhdht bis zum Erreichen der Katalysator-Grenzbelastung Wi ka (Bezug: Quer-
schnittsfisiche der Katalysatorschiittung). Der Zusammenhang zwischen kolonnenbezo-
gener Fliissigkeitsbelastung wy, und katalysatorbezogener Fliissigkeitsbelastung wy, kat
ist abhiingig vom Bypassanteil gp und berechnet sich gemiif Gleichung (7). Die kataly-
satorbezogene Grenzbelastung wy . ergibt sich unter den gegebenen Bedingungen zu
158m3/(m?/h) (siehe Anhang C.5). Der Einfluss des vierten Parameters, der Katalysa-
{0rauSBUtZUNgG Exat Nuts, Wird nicht explizit untersucht. Stattdessen wird von konstanter,
vollstindiger Katalysatorausnutzung ausgegangen (Exat,Nutz = 1)- Der Einfluss der Ka-
talysatorausnutzung wird bei der Auswertung qualitativ diskutiert.

wie bei der Auswertung der

Zur kompakten Darstellung der Simulationsergebnisse wird
das Transfer-

Rieselbettreaktor-Reaktionsexperimente im vorangegangenen Abschnitt —
faktorkonzept angewendet. Mit Hilfe dieses Konzepts wird der Einfluss der drei un-
tersuchten fluiddynamischen Parameter auf eine Grike, den Transferfaktor, projiziert.
Quantifizierung des Binflusses der Fluiddynamik auf die
E"hertragmg der Reaktionskinetik vom Rohrreaktor auf den mit Reaktivdestillationspa-
ckungen bestiickten Rieselbettreaktor. Die Bestimmung des Transferfaktors erfolgt fiir
jede einzelne Segmentmodell-Simulation des Rieselbettreaktors. Dazu wird der Umsatz

eines ,Black-Box*“-Rohrreaktors (gleicher Massenstrom,
mittels des Transferfaktors an den mi

Dies ermbglicht die kompakte

Feedzusammensetzung, Tempe-

ratur, Katalysatormenge, kein Bypass) t dem Seg-

mentmodell ermittelten Umsatz angepasst.

dvnamischen Parameter Fliissigkeitsbelastung i,

den Transferfaktor PRrr_TBR
bnisse der Simulationen mit
Fliissigkeitsbelastung
ameter dar.

Zundchst ist der Einfluss der fluid
Bypassanteil epp und Quervennischungsinteusit:’it Q auf
2u verstehen. Dazu sind in Abbildung 39 ausgewdhlte Brge
dem Segmentmodell zu sehen. Der Transferfaktor ist iiber der
dargestellt, Bypassanteil und QuervermischungsintenSit.‘it stellen Kurvenpar
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Abbildung 39: Ergebnisse der pridiktiven Simulation des Rieselbettreaktors mit dem
Segmentmodell (Kurvenparameter: B = Bypassanteil in %, Q = Quer-
vermischungsintensitit in m=1).

Folgende Erklarungen und Interpretationen sind wichtig:

® Fliissigkeitsbelastung:
Erhéht man unterhalb der Grenzbelastung, bei konstantem Bypassanteil und kon-
stanter Quervermischungsintensitiit, die Fliissigkeitsbelastung, so steigt der Trans-
ferfaktor. Das heift, das Umsatzverhalten des simulierten Rieselbettreaktors ni-
hert sich dem eines idealen Rohrreaktors an (® = 1). Diese Abhiéingigkeit von der
Flissigkeitshelastung lisst sich beispielhaft anhand der Kurve mit egp = 65%,
@ = 20m™" (Bezeichung ,B65 Q20° in Abbildung 39) erklaren. Bei cinem sehr
grofen Massenstrom erlaubt eine gegebene Katalysatormenge im Fall eines idea-
len Rohrreaktors einen bestimmten, aber relativ geringen Reaktionsumsatz, s0
dass die Reaktionsrate noch weitestgehend von der Gleichgewichtslimitierung un-
beeinflusst ist. Im simulierten Rieselbettreaktor flieken im gewiihlten Beispiel auf
Grund des Bypassstroms zwar nur 35% der Fliissigkeit durch die gleiche Kata-
lysatormenge, jedoch wird ein entsprechend héherer Reaktionsumsatz fiir diesen
Teilstrom erzielt, da die Reaktionskinetik (wie angesprochen) noch weitestgehend
im linearen Bereich ist. Nach Vermischung von Bypass- und Reaktorstrom ist int
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simulierten Rieselbettreaktor ein fast so hoher Gesamtumsatz wie im Rohrreaktor
miglich, mit einem dementsprechend nahe bei Eins liegenden Transferfaktor. Be-
trachtet man dagegen einen sehr kleinen Massenstrom, so wird in der gegebenen
Katalysatormenge des idealen Rohrreaktors das Reaktionsgleichgewicht erreicht.
Diese Limitierung kann im Rieselbettreaktor, wo aufgrund des Bypasses ein deut-
lich kleinerer Fliissigkeitsstrom durch die gleiche Katalysatormenge flieft, nicht
iibertroffen werden. Nach Vermischung mit dem Bypassstrom kann somit nur ein
viel kleinerer Gesamtumsatz als im Rohrreaktor erreicht werden, was einen relativ
weit von Eins entfernt liegenden Transferfaktor zur Folge hat.

Bypass-Anteil:

Mit geringer werdendem Bypassanteil, bei konstanter Quervermischungsintensitit
und Fliissigkeitsbelastung, nihert sich das Umsatzverhalten des Rieselbettreaktors
~ trivialer Weise — dem idealen Rohrreaktor an. Der Transferfaktor strebt daher
gegen Eins. In Abbildung 39 ist dieser Sachverhalt anhand der Kurven bei einer
Quervermischungsintenstitit von 20m ™" und einem von 80 % auf 20 % abnehmen-

den Bypassanteil dargestellt.

Quervermischungsintensitét:

Das Umsatzverhalten der Reaktivdestillationspackung néhert sich mit steigende:
Zahl an Quervermischungen pro Meter, bei konstantem Bypassanteil und konstan-
ter Fliissigkeitsbelastung, ebenfalls dem des idealen Rohrreaktors an. Dies ist in
Abbildung 39 beispielhaft anhand der Kurven bei konstantem Bypassanteil von
20% und einer von 5m~! auf 20 m~' steigenden Quervermischungsintensitat zu se-
hen. Ursache fiir den Anstieg des Transferfaktors ist, dass durch den intensivierten
Fliissigkeitsaustausch zwischen Bypass- und Reaktorstrom dem Reaktionsbereich
stindig Edukte aus dem Bypassstrom zu- und Produkte aus dem Reaktorstrom ab-
gefiihrt werden. Im Grenzfall einer unendlich guten Quervermischung von Bypass-
und Reaktorstrom verhiilt sich ein Rieselbettreaktor wie ein idealer Rohrreaktor

_ der Transferfaktor strebt dann unabhiingig vom Bypassanteil gegen Eins.

Erreichung der Grenzbelastung des Katalysators:
Betrachtet wird in Abbildung 39 eine Linie konstanten Bypassanteils und kon-

stanter Quervermischungsintensitit (z.B. 65% und 20m~1). Wird im Unter-

lastbereich (Begriff siche Abschnitt 2.3.2.2) die Fliissigkeitsbelastung erhdht, so
steigt der Transferfaktor, wie oben erkldrt. Bei einer Kolonnenbelastung wy, von
5,1m3/(m?/h) (Bezug: Kolonnenquerschnitt) wird jedoch fiir den gegebenen By-
passanteil von 65 % die Katalysatorgrenzbelastung Wy i Vo1 15,8 m?/(m?/h) (Be-
2ug: Querschnittsfliche der Katalysatorschiittung; Berechnung wy i, siehe oben;
Zusammenhang wy, Wi kat und epp nach Gleichung ( 7)) erreicht. Mehr Fliissigkeit
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kann nicht durch den Katalysator abfliefen, so dass bei einer weiteren Erhéhung
der Fliissigkeitsbelastung w;, der Bypassstrom und damit der Bypassanteil zu-
nehmen und der Korrekturfaktor sinkt. Oberhalb der Grenzbelastung wird also
bei steigender Fliissigkeitsbelastung die Linie konstanten Bypassanteils verlassen,
Bypassanteil und Fliissigkeitsbelastung sind nun direkt ber Gleichung (7} ge-
koppelt, ein Freiheitsgrad entfillt. Der Transferfaktor bewegt sich auf einer Linie
konstanter Quervermischungsintensitiit weiter, mit dem Bypassanteil als Kurven-
parameter. Diese Linie ist die sogenannte Grenzbelastungslinie. Sie gilt fiir jeweils
konstante Quervermischungsintensitiit und verbindet die Endpunkte der Linien

konstanten Bypassanteils.

Nach der Interpretation der rein simulativen Ergebnisse kann nun die Verkniipfung mit
den Rieselbettreaktorexperimenten erfolgen. Dazu sind in Abbildung 40 die fiir die Ma-
ssenstromstudienexperimente Nr. 1 und 4-7 ermittelten Transferfaktoren gemeinsam

mit Simulationsergebnissen des Segmentmodells zu sehen.
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Abbildung 40: Ergebnisse der pridiktiven Simulation des Rieselbettreaktors mit dem
S-egtmt?utmodel] (B = Bypassanteil in %; Q — Quervermischungsinten-
sitdt in m~'; GBL = Grenzbelastungslinie). Vergleich mit Ergebni-
ssen von Rieselbettreaktorexperimenten (», Massenstromstudie, Expe-
rimente Nr. 1 und 4-7)
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Fiir den direkten Vergleich der experimentell bestimmten Transferfaktoren mit den si-
mulierten Verlaufen muss einschrinkend angemerkt werden, dass bei den Experimen-
ten im Rieselbettreaktor die Katalysatorausnutzung im Unterlastbereich sicher nicht
ideal und vollstdndig ist (siehe Erkenntnisse aus Abschnitt 4.1.2). Dieser Einfluss der
Katalysatorausnutzung ist in den Transferfaktoren der Rieselbettreaktorexperimente
enthalten, wurde aber bei der Simulation mit dem Segmentmodell nicht beriicksich-
tigt. Stattdessen wurde bei der Simulation von konstanter und vollstéindiger Katalysa-
torausnutzung (Exat,nutz = 1) ausgegangen. Der Einfluss der realen Katalysatorausnu-
tzung auf die simulierten Verlaufe kann aber zumindest qualitativ diskutiert werden. So
bedingt eine Reduktion der Katalysatorausnutzung einen geringeren Reaktionsumsatz
bei der Simulation des Rieselbettreaktors und fiihrt zu kleineren Transferfaktoren. Da
die Katalysatorausnutzung von kleinen Fliissigkeitsbelastungen bis zum Erreichen der
Grenzbelastung von kleinen (schlechten) Werten aus bis zur vollstindigen Ausnutzung
(xatnatz = 1) ansteigt, wiirde eine Beriicksichtigung der Katalysatorausnutzung in Ab-
bildung 40 zu einem steileren Verlauf der simulierten Kurven auf niedrigerem Niveau
fiihren. Nur im Bereich von Fliissigkeitsbelastungen nahe oder gleich der Grenzbela-
stung ist der Katalysator auch in der Realitiit vollstindig ausgenutzt und damit eine
Ubereinstimmung zwischen experimentell und simulativ ermittelten Transferfaktoren in

Abbildung 40 gegeben.

Der anhand der Rieselbettreaktorexperimente ermittelte Transferfaktorverlauf der Ma-
ssenstromstudienexperimente zeigt einen Verlauf, der den eingezeichneten Simulations-
linien #hnlich ist, nimlich eine Zunahme mit steigender Fliissigkeitsbelastung, die bei
Amniherung an die Grenzbelastung flacher wird. Beriicksichtigt man den gerade disku-
tierten Einfluss unvollstindiger Katalysatorausnutzung auf die simulierten Kurven, so
verlduft die experimentelle Kurve stets flacher als die simulierten Kurven konstanten
Bypassanteils und konstanter Quervermischung und schneidet demnach diese Kurven.
Daraus lsst sich folgern, dass mit steigender Fliissigkeitsbelastung in einem Rieselbett-
reaktor der Bypassanteil zunimmt und die Quervermischungsintensitét abnimmt. Beides

ist plausibel.

Wie schon im vorangegangenen Abschnitt 4.2.3 diskutiert und gut anhand des mono-
ton steigenden Verlaufs der experimentellen Rieselbettreaktorstudie zu sehen, liegt diese
Massenstromstudie vollstindig im Unterlastbereich. Da die experimentelle Kurve abef
die Grenzbelastungslinien konstanter Quervermischungsintensitﬁten von 5 und 10m™

schneidet, folgt daraus (unabhéingig vom Bypassanteil), dass die Quervermlschm-lgsm-
~1 jst. Das experimentelle Kurvenmaximurn

3/(m?/h) (bei einem
tend mit dem

tensitit sicher und immer grofer als 10m
und damit das Erreichen der Grenzbelastung ist im Bereich um 9m
Bypassanteil von etwa 80 %; siche oben) zu erwarten. Dies ist gleichbedeu

y : 25 %
Beriihren einer Grenzbelastungslinie konstanter Querver mischungsintensitét. Somi
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gibt sich die Quervermischungsintensitit bei Grenzbelastung zu etwa 15m~" (entspricht
einer Quervermischung pro 6,7 cm). Demnach kann fiir ein jedes 10 cm lange Packungs-
element von mindestens einer vollsténdigen Quervermischung ausgegangen werden, was
alleine schon durch den um 90° versetzten Einbau der Packungselemente realistisch ist.

Die Auswertung der experimentellen und simulativen Untersuchungen anhand des
Transferfaktorkonzepts hat wichtige Ergebnisse gebracht. So lisst sich der Einfluss der
Fluiddynamik auf die Reaktionskinetik mit einem Transferfaktor von etwa 0,7 quantifi-
zieren, der Bypassanteil bei Grenzbelastung liegt in der Gréfenordnung von 80% und
es kann von mehr als einer vollstindigen Quervermischung pro Packungselement ausge-
gangen werden. Diese Erkenntnisse kénnen bei der Beurteilung der Reaktivdestillation
im folgenden Kapitel angewendet werden. Dabei ist besonders der im Rieselbettreaktor
ermittelte Transferfaktor fiir die Korrektur des Fluiddynamikeinflusses bei der Ubertra-
gung der Reaktionskinetik von Interesse. Dariiber hinaus kénnte das hier angewandte
Transferfaktorkonzept auch zum Vergleich verschiedener Reaktivdestillationspackungen
angewendet werden — sozusagen zur Packungs-Giiteklassifizierung in Hinblick auf den
Einfluss der Fluiddynamik.
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(Gegenstand dieses Kapitels sind die im Rahmen dieser Arbeit im Labor- und Pilot-
makstab durchgefithrten Reaktivdestillationsexperimente und deren Simulation. Letz-
tere wird vor allem hinsichtlich ihrer Vorhersagekraft und des Einsatzes beim Scale-up
bewertet. Dabei spielen das Transferfaktorkonzept und die Ergebnisse der Rieselbett-
reaktoruntersuchungen eine wichtige Rolle.

5.1 Experimente

5.1.1 Verfahrensdesign

Machbarkeitsanalyse und Design sind zentrale Punkte bei der Entwicklung eines Reak-
tivdestillationsprozesses. Diese werden auf der Basis einer thermodynamischen Analyse
des Stoffsystems anhand des Diagramms der reaktiven Destillationslinien, unter Beach-
tung der durch das EU-Projekt INTINT [5] gegebenen Randbedingungen, geklirt. Die
Synthese des optimalen, des wirtschaftlichsten Verfahrens liegt jedoch auferhalb der
Ziele dieser Arbeit — vielmehr ist es wichtig, eine parametersensitive Variante heraus-
matheiten anhand derer Prozessstudien durchgefiihrt werden konnen. Daher wird auf
eine noch detailliertere Phase des Conceptual Design, unter Anwendung der Methoden,
die zum Beispiel von Qkasinski und Doherty [120], Groemping et al. [54] oder Ciric und
Gu [30] dargestellt werden, verzichtet.

Ein wichtiges Hilfsmittel fiir das Prozessversténdnis und damit das Prozessdesign ist
das Diagramm der reaktiven Destillationslinien (RDL), denn es vereint in sehr kompak-
ter Weise grundlegende thermodynamische Eigenschaften des Stoffsystems mit denen
der chemischen Reaktion. Die reaktiven Destillationslinien, wie von Frey und Stichlmair

[42] oder Bessling et al. [20] sehr anschaulich dargestellt, werden unter den Annahmen
chnellen Gleichgewichtsreaktion in der Flii-

unendlichen Riicklaufs und einer unendlich s
Im Sinne

ssigphase (d.h. sofortige Einstellung des Reaktionsgleichgewichts) berechnet.
der graphischen Darstellbarkeit des an sich dreidimensionalen Konzentrationsraumes
erfolgt die Darstellung in transformierten Koordinaten gemiéf Ung und Doherty (1791,
Gleichung (1) (die Transformation nach Gleichung (2) fithrt zu identischen Verldufen, nur
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die Achsbeschriftung éndert sich aufgrund der Aufteilung in zwei aneinander grenzende
Dreiecksdiagramme). Abbildung 41 zeigt das Diagramm der reaktiven Destillationslinien
des Stoffsystems der Hexylacetat-Veresterungsreaktion bei 32,5 kPa (Erlduterungen zur
Druckwahl, siehe unten). Ergénzt wird das Diagramm durch die bei diesem Druck un-
ter Siedebedingungen und Reaktionsgleichgewichtsannahme berechnete Mischungsliicke.
Hierbei ist anzumerken, dass im Realfall die Hexylacetatreaktion beliebig nah oder fern
demn Reaktionsgleichgewicht sein kann. Im reaktionskinetisch kontrollierten Fall kann
der wahre Konzentrationsverlauf deutlich von dem der RDL abweichen, und die Mi-
schungsliicke stellt sich kleiner dar (aufgrund des geringeren Reaktionsfortschritts liegt

mehr Essigsiiure und weniger Wasser vor).

Das RDL-Diagramm in Abbildung 41 ist gekennzeichnet durch zwei Destillations-
gebiete, zum einen das kleine (unwichtige) von Hexanol ausgehende Gebiet und
zum anderen das groke und wichtige Gebiet, welches die Produkte Hexylacetat und
Wasser enthiilt. In letzterem Destillationsgebiet stellen das bei 405,8 K schwerstsieden-
de reine Hexylacetat als Startpunkt und das reaktive, leichtestsiedende Heteroazeotrop
(342,7K; 0,043 mol/mol Hexanol, 0,015 mol/mol Essigsdure, 0,025 mol/mol Hexylace-
tat, 0,917mol/mol Wasser) als Endpunkt aller reaktiven Destillationslinien die Kno-
ten dar. Die Reinstoffe Essigsiure und Wasser sowie die beiden biniren, nichtreakti-
ven Leichtsiederazeotrope zwischen Wasser + Hexanol (342,9 K; 0,947 mol/mol Wasser,
0,053 mol /mol Hexanol) und Hexanol + Hexylacetat (397,6 K; 0,920 mol/mol Hexanol,
0,080 mol/mol Hexylacetat) sind Sattelpunkte. Die Azeotrope zwischen Wasser + He-
xylacetat und Wasser + Hexanol + Hexylacetat (vergleiche Tabelle 3) sind verschwun-
den. Ein weiteres Kennzeichen des im Reaktionsgleichgewicht betrachteten Hexylacetat-
Systems ist die grofe Mischungsliicke, die vom nichtreagierenden Bindrsystem Wasser
+ Hexanol weit in den transformierten Konzentrationsraum hineinreicht. Die Linie der
Dampfzusammensetzungen, die mit den Fliissigphasen innerhalb der Mischungsliicke im
Gleichgewicht stehen, ist als Sammellinie aller Destillationslinien zu sehen. Sie reicht vom
bindren Wasser + Hexanol Heteroazeotrop bis zu dem Punkt mit den transformierten
Koordinaten 0,74 mol/mol Hexanol und 0,96 mol /mol Essigsiure.

Gemiik der Topologie des RDL-Diagramms liegen beide Produkte, Wasser und Hexyk-
acetat auf einer Destillationslinie und sind damit theoretisch in einer einzigen Reaktiv-
destillationskolonne bei dquimolarem Feed aus Hexanol und Essigsiiure rein gewinnbar.
Jedoch stellt das Produkt Wasser einen Sattel dar, der sehr schwer zu erreichen ist,
da die meisten RDL vorher direkt zum reaktiven Azeotrop abknicken. Das Kopfpro-
dukt einer Reaktivdestillationskolonne kann also eine dem reaktiven Azeotrop ihnliche
Zusammensetzung haben. Wie aber an den Konoden der reaktiven Mischungsliicke zu
sehen, ist dies kein Problem, denn nach vollstindiger Kondensation des Kolonnenkopf-
produkts zerfillt das nahezu heteroazeotrope Gemisch in eine wiissrige Phase sehr hoher
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spricht dafiir auch die Betrachtung der relativen Fliichtigkeit beziehungsweise der Sie-
detemperaturen der Reaktanten (Essigsiure siedet 40K tiefer als Hexanol). Bei gemein-
samer Zufiihrung der beiden Reaktanden steht demnach zu befiirchten, dass sich diese
zu schnell und damit nachteilig fiir die Reaktion trennen. Wird dagegen die Essigsiure
unterhalb und Hexanol oberhalb der Reaktionszone zugefiihrt, so wird die Essigsiure
mit der Dampfphase im Gegenstrom zum Hexanol in der Fliissigphase gefiihrt. Damit ist
der intensive Kontakt der Reaktanden sichergestellt. Das Prinzip entspricht dem einer
chemischen Absorption [164].

Die Platzierung der Reaktionszone erfolgt unter dem Gesichtspunkt der Realisierung
maximaler Eduktkonzentrationen in dieser Zone [166]. Da Essigsiiure und Hexanol die
Mittelsieder des Reaktionssystems sind, empfiehlt sich eine Platzierung in der Mitte der
Reaktivdestillationskolonne. Andererseits ist die Siedetemperatur von Essigsidure schon
relativ nahe an der des leichtsiedenden Wassers und deutlich unter der von Hexanol, so
dass sich Essigsdure vornehmlich in der Gasphase aufhalten und damit der limitierende
Reaktant der Fliissigphasenreaktion sein wird. Eine Anreicherung der Essigsiure ist vor
allem im oberen Kolonnenteil zu erwarten, so dass es sinnvoll ist, die Reaktionszone
bis relativ weit in den Kolonnenkopf zu erstrecken. Dies fiihrt zur Frage eines Verzichts
auf den Verstiarkungsteil. Gemiif Bessling et al.[20] konnte generell auf nichtreakti-
ve Abtriebs- und Verstirkungsteile verzichtet werden, da beide abzutrennenden Pro-
dukte auf der Reaktionsgleichgewichtsfliche liegen. Wie im RDL-Diagramm zu sehen,
ist die Aufkonzentrierung in Richtung des heteroazeotropen Kopfprodukts in wenigen
Gleichgewichtsstufen ohne groken Aufwand méglich, so dass fiir die Installation hoher
Trennleistung im Kolonnenkopf kein Anlass besteht. Zudem ermoglicht die geschickte
Ausnutzung der groken Mischungsliicke in einem externen Dekanter die Abtrennung des
Wassers. Aus den genannten Griinden wird der Verstirkungsteil nicht bendtigt und nur
als Verfahrensoption untersucht. Auf einen klassischen Abtriebsteil wird dagegen nicht
verzichtet, um die Trennung des Hexylacetats von Hexanol (&hnlich hoch siedend) und
Essigsiiure (Feed unterhall, der Reaktionszone) zu bewerkstelligen. Diese Entscheidung
wird gestiitzt dadurch, dass die RDL sehr schnell zu den nichtreaktiven Bindrkanten
Hexanol + Hexylacetat beziehungsweise Essigsiure + Hexylacetat verlaufen [20].

Aus den bisherigen Uberlegungen folgt der in Abbildung 42 dargestellte prinzipielle Auf-
bau der Reaktivdestillationskolonne. Dieses Setup wurde sowohl fiir die Experimente im
Labor- als auch PilotmaRstab verwendet. Die Kolonne besteht aus drei Abschnitten
7-einer Reaktionszone, die mit katalytischen Packungen bestiickt ist, eingefasst von
nichtreaktiven Verstirkungs- und Abtriebsteilen. Dabei ist der Verstiirkungsteil in der
Mehrzahl der Experimente nicht aktiv, sondern wird dann um 20 K iiberhitzt betrieben.
Der Riicklauf wird in diesen Féllen unterhalb des Verstirkungsteils zugefiihrt. Typi-

scherweise werden Hexanol als Feed 1 ober- und Essigsiiure als Feed 2 unterhalb der
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Reaktionszone zugefiihrt, um den beschriebenen Gegenstrom der Reaktanten und damit
deren intensiven Kontakt zu erreichen. Das gebildete Hexylacetat wird im Abtriebsteil
von Essigsdure und Hexanol getrennt und iiber Sumpf abgezogen. Das andere Produkt
Wasser verlésst die Kolonne iiber Kopf in einer nahezu heteroazeotropen Mischung. Nach
vollstandiger Kondensation tritt Phasentrennung auf, die in einem Dekanter ausgenutzt
wird, um die wissrige Phase und damit das Produkt Wasser aus dem Prozess auszu-
schleusen (Dest(W)). Die organische Phase, die insbesondere nichtabreagierte Edukte
und auch Hexylacetat enthélt, wird als Riicklauf in den Kopf Kolonne zuriickgefiihrt
(RL(org)). Ein kleiner Teil der organischen Phase wird aus dem Verfahren herausge-
fithrt (Dest(org), Purge), um die Akkumulation leichtsiedender organischer Komponen-
ten, wie des Nebenprodukts Hexen, zu verhindern. Die gestrichelt dargestellten Linien
stellen Verfahrensoptionen dar, die vor allem im Labormafstab untersucht werden. Da-
z7u zihlt zum einen der schon erwihnte Betrieb mit aktivem Verstarkungsteil. Weiterhin
wird untersucht, welchen Einfluss eine teilweise Riickfiihrung der wissrigen Phase hat.
Genauso von Interesse ist ein Verfahrensbetrieb mit vorgeschaltetem Vorreaktor, dessen

Effluent in einer einzigen Feedstelle oberhalb der Reaktionszone zugefiihrt wird.

Durchmesser und maximale Hohe der im Labor- und PilotmaRstab verwendeten Reak-
tivdestillationskolonnen waren projektméRig vorgegebene Randbedingungen. Auferdem
wurden die zu untersuchenden Reaktivdestillationspackungen vorab ausgewiihlt. Di
Festlegung der Hohe der Reaktionszone und damit der installierbaren Katalysatorme
nge und Trennstufenzahl folgte diesen Randbedingungen, unterstiitzt durch Simula
tionsstudien. Das gleiche gilt fiir die Grofe der Feedstréme und die Festlegung des
Riicklaufverhiltnisses, wobei hier besonders auf eine ausreichende Fliissigkeitsbelastung
in der Kolonne bei gleichzeitig geniigend hohem Umsatz geachtet wurde. Details zu den
Dimensionen, Packungen und Parametern sind in den nachfolgenden Abschnitten fiir

den Labor- und den Pilotmagstab beschrieben.

Die Festlegung des Betriebsdrucks der Reaktivdestillationskolonne kom plettiert die Pha-
se des Verfahrensdesigns. Der Druck hat fiber die Siedetemperatur direkten Einfluss auf
die chemische Reaktion. Eine hohe Reaktionszonentemperatur ist in Hinblick auf die
Reaktionsgeschwindigkeit von Vorteil. Die Lage des Reaktionsgleichgewichts ist prak-
tisch temperaturabhiingig, so dass von dieser Seite keine Einschriinkungen gegeben sind.
Die Maximaltemperatur in der Reaktionszone wird allein durch den Katalysator und
die Nebenreaktionsproblematik bestimmt. Entsprechend wurde der Betriebsdruck der
Reaktivdestillationsexperimente mittels begleitender Simulationen im Bereich von 15
bis 50 kPa festgelegt. Die iiberwiegende Zahl der Experimente wurde bei 32,5 kPa durch-
gefithrt (daher die Darstellung des RDL-Diagramms in Abbildung 41 bei diesem Druck).
Dies entspricht einer Reaktionszonentemperatur typischerweise von 100 °C bis 120°C.
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Abbildung 42: Prinzipieller Aufbau der Anlage fiir die Reaktivdestillationsexperimen-

te im Labor- und Pilotmakstab (gestrichelte Linien bedeuten optionale
Fiihrungen).

5.1.2 Experimente im LabormaRstab

5.1.2.1 Versuchsaufbau und -durchfiihrung

Die Reaktivdestillationsexperimente im Labormafstab wurden im Rahmen des EU-
Projekts INTINT (5] bei BASF AG, Ludwigshafen durchgefiihrt (Bericht: [111]). Das
prinzipielle Setup der Reaktivdestillation ist in Abbildung 42 gezeigt. Die Reaktivde-

stillationskolonne ist aus Glas, hat einen Innendurchmesser von 55 mm und besteht aus
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sehen Rohrsegmenten mit jeweils 0,5 m installierter Packungshéhe. Zur Sicherstellung
vines adiabaten Betriebs ist die Kolonne iiber der gesamten Héhe mit einer elektrischen
Schutzheizung versehen, die, angepasst an die Temperaturen im Inneren der Kolonne,
segmentweise geregelt wird. Sowohl der 1,0 m hohe Abtriebsteil als auch der optional be-
triebene 0,5m hohe Verstiirkungsteil sind mit nichtreaktiven CY-Laborpackungen' be-
stitckt. Die 2.0m hohe Reaktionszone enthilt typischerweise Katapak-S-Laborpackung-
en, Dariiber hinaus wurden auch Experimente mit Packungen des Typs Multipak-II
durchgefiibrt, um den Einfluss verschiedener Packungen zu testen. Die beiden Reaktiv-
destillationspackungen sind in Abschnitt 2.3.1 beschrieben und alle wichtigen Packungs-
parameter in Anhang E.1.1 aufgefiihrt. Der Verdampfer besteht aus vier Heizkerzen von
ie 1kW, die direkt in die Sumpfblase eingesteckt sind. Dem Totalkondensator am Kopf
ist eine Trockeneis-Aceton-Kiihlfalle nachgeschaltet, an die sich die Vakuumanlage an-
schlieht. Im Essigsiure-Feedstrom ist ein Ionentauscher in H*-Form installiert, um den
Katalysator deaktivierende ionische Verunreinigungen herauszufiltern.

Der Betrieb der Anlage wird vollautomatisch iiber ein Prozessleitsystem gesteuert. Die
Teedstrome werden waagengeregelt zudosiert und in Durchlauferhitzern auf Zieltempe-
ratur gebracht. Die Heizleistung, der Strom des organischen Destillats (Dest(org)) sowie
die Grike des wiissrigen Riicklaufstroms (RL(W)) sind Stellgroken. Die Ausschleusung
des Sumpfstroms und des wissrigen Destillats erfolgt fiillstandsgeregelt, die entspre-
chenden Massenstrome werden mittels Waagendifferenzmessung erfasst. Der organische
Riicklauf stellt sich ebenfalls fiillstandsgeregelt ein; die Riickfiihrung erfolgt iiber einen

elektrischen Vorwiirmer, die Menge wird volumetrisch gemessen.

Die Experimente wurden im 24-h-Betrieb durchgefiihrt, so dass nach Einstellung eines
Betriebspunkts die Anlage in der Regel etwa 22 Stunden unbeeinflusst lief. In Stationa-
nititstests wurde festgestellt, dass Sehliisselkonzentrationen schon nach 3 Stunden um
weniger als 5% relativ bzw. 0,015 g/g absolut von ihren Endwerten abweichen. Bei je-
dem einzelnen Versuch wurden Temperatur, Zusammensetzung und Massenstrom von
allen externen Stromen (Feed 1, Feed 2, Produkt, Dest(W), Dest(org), RL(org), RL(W))
erfasst. Dariiber hinaus wurde das Temperaturprofil an 9 und das Konzentrationsprofil
der Fliissigphase an 4 Stellen entlang der Kolonnenhohe erfasst. Details zur Lage der
Temperatur- und Konzentrationsmessstellen sind in Anhang E.2.1 angegeben.

Wihrend der stationiiren Betriebsphase betrug die Standardabweichung det Tempera-

turschwankungen um den Mittelwert stets weniger als 0,2 K, die der Druckschwankungen

: B S
deutlich unter 0,5%. Die Massenstrommessung war besser als 1% relativ, bei der Vo-
zu rechnen. Die Analyse erfolgte

limenstrommessung ist dagegen mit Fehlern von 5%
; i Die Analysenmethode ent-

mittels Gaschromatographie und wurde vor Ort eingerichtet.

: e i
spricht im Wesentlichen den Angaben in Anhang A.l.Daein F lammenionisationsdete

"Produkt von Sulzer Chemtech Ltd, Winterthur, Schweiz.

L
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tor verwendet wurde, wurde Wasser generell mit Karl-Fischer-Titration analysiert. Die
gesamte Analyse besitzt einen relativen Fehler von weniger als 5%. Hundert-Prozent-

Tests (vgl. Abschnitt 3.1.2) ergeben sehr gute Ergebnisse zwischen 0,98 und 1,01g/g.

5.1.2.2 Ergebnisiibersicht

Insgesamt wurden 32 Reaktivdestillationsexperimente im Labormakstab durchgefiihrt.
Davon waren 25 Versuche mit Katapak-S Labor und 7 mit Multipak-II. Die Prozess- und
Hardwareparameter aller Experimente sind in Anhang E.3.1 zu finden. Ebenso sind dort
fiir jeden Versuch die Menge und Zusammensetzung der Stréme Produkt, Dest(W) und
RL(org) angegeben. Die Versuche lassen sich in 11 Einparameterstudien {6 untersuchte
Prozess- und 5 verschiedene Hardwareparameter) und 3 Reproduktionen gruppieren, wie
Tabelle 18 zeigt. Damit wurden alle relevanten Parameter abgedeckt. Wie schon bei den
Rohr- und Rieselbettreaktorexperimenten wurde auch hier wieder das ,.Basisfallkonzept”
angewendet, das heift, es gibt zentrale Versuche, die Teil fast jeder Einparameterstudie
sind. Fiir Versuche mit der Katapak-S ist dies in der Regel Experiment Nr. 4, im Fall
der Multipak-II-Versuche das Experiment Nr. 27.

Tabelle 18: Ubersicht iiber alle Prozess- und Hardwareparameterstudien der Reaktiv-
destillationsexperimente im Labormafstab (Benennung der Experimente,
siehe Anhang E.3.1).

Parameter Experimente mit Katapak-S Experimente mit Multipak-II
Heizleistung Nr. 3-6 und 8 Nr. 27-29 und 32
Feedverhiltnis Nr. 4, 9 und 10 Nr. 26, 27 und 30

RL(W) Nr. 5, 17, 18, 22 und 23 Nr. 29 und 31

Dest(org) Nr. 4, 11 und 12 —

Feedmenge Nr. 1 und 2; Nr. 4 und 21 =

Druck Nr. 2 und 3 —

Verstiirkungsteil | Nt. 4 und 24
Position Feed 2 || Nr. 4 und 13

Vorreaktor Nr. 4 und 14-16 ==
Scale-up Nr. 25 (Lab) und Nr. 1 (Pilot) | -
Reproduktionen || Nr. 3 und 7; Nr. 4 und 19; —
Nr. 8 und 20 )

Die Giite der Experimente lidsst sich anhand der Massenbilanzen, Reaktionslaufzahlen,
Reproduktionen und der Kolonnenfluiddynamik diskutieren. Die Ergebnisse basieren
direkt auf den in Anhang ¥.3.1 gegebenen Primiirdaten. Nur fiir die Ermittlung von
Fliissigkeitsbelastung und F-Faktor in der Reaktionszone wurden Simulationen heran-

gezogen. Der Gesamtmassenbilanzfehler aller Reaktivdestillationsexperimente betrigt
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immer weniger als 0,5 %. Eine Beriicksichtigung des Kiihlfalleninhalts reduziert den Feh-
Jer im Mittel auf unter 0,3% — die Kiihlfalle ist demnach vernachlissigbar. Berechnet
man bei einem Experiment fiir jede einzelne Hauptreaktionskomponente anhand der
Komponentenmaterialbilanzen die individuellen Reaktionslaufzahlen, so weichen diese
um maximal 3% vom Mittelwert ab. Einzige Ausnahmen stellen die beiden Vorreaktor-
experimente 15 und 16 dar, bei denen Abweichungen von 9 und 14% auftreten. Diese
hohen Abweichungen sind dadurch bedingt, dass speziell fiir diese beiden Experimente
¢in Feedgemisch zubereitet wurde, um den Einsatz eines Vorreaktors (40 % Vorumsatz
ausgehend von figuimolarem Essigsiure-Hexanol-Gemisch) zu simulieren. Dabei traten
nicht mehr nachvollziehbare Analysenprobleme auf. Die drei durchgefiihrten Reproduk-
tionen verschiedener Versuche weichen in Bezug auf Essigsiure- und Hexanolumsatz,
Massenstrome von Produkt und Dest(W), Massenanteile von Hexylacetat in Produkt
und Wasser in Dest(W) um weniger als 2,5% relativ voneinander ab. Die Abweichung-
en im Temperaturprofil sind kleiner als 0,5 K. Abbildung 43 zeigt die experimentellen
Konzentrations- und Temperaturprofile der Reproduktionsexperimente Nr. 3 und 7. Die
gute Ubereinstimmung dieser wie auch der anderen Reproduktionen, zwischen denen
Zeitrime von bis zu 33 Tagen liegen, zeigt auch, dass Katalysatordesaktivierung kein
Problem darstelite. Fliissigkeitsbelastung und F-Faktor in der Reaktionszone lagen zwi-
schen 3,5 und 6m?/(mnh) beziehungsweise 0,6 und 1,2 Pa®?, so dass ein ordnungsgemi-

fer fluiddynamischer Betrieb sichergestellt ist.

Die Nebenreaktionen <11 bis <IV> spielten bei den Experimenten im Labormafkstab
keine Rolle und kénnen vernachlissigt werden. Dihexylether konnte bei keinem der Ex-
perimente festgestellt werden, und die Selektivitat von Hexano! zu Hexen liegt typischer-
weise bei 0,05 %. Die Selektivitdt von Essigsdure zu Hexylacetat betriigt 99,5 % 0,6 %
(Standardabweichung), das heift, die Essigsaure ist kein Ausgangspunkt von Nebenreak-
tionen sondern reagiert praktisch vollstindig selektiv zu Hexylacetat. Dagegen ist die
Selektivitit von Hexanol zu Hexylacetat mit 97,4 % %0, 7% (Standardabwcichung) zwar
ebenfalls sehr hoch, doch zeigt sich hier auch klar, dass Hexanol Ausgangspunkt von Ne-
benreaktionen ist. Eine detaillierte Analyse am Beispiel des Basisversuchs Nr. 4 zeigt,
dass bei 2090 g/h Gesamtfeed etwa 18g/h Feedverunreinigungen (Anteil am Gesan.:t-
feed 0,006 g/g) vornehmlich iiber den Hexanolstrom eingetragen werden (Massenanteile
der Verunreinigungen in Hexanol und Essigsdurefeed betragen 0,009 und 0,001g/ ‘g).
Betrachtet man die austretenden Strome Dest(W), Dest(org) und Produkt, so ergibt
sich ein Austragstrom an unbekannten Komponenten von etwa 53g/h (Anteil afn Ge-
samtaustrittsstrom 0,021 g/g), mit einem entsprechenden Maf an N ebenproduktblldu-ng
ausgehend von Hexanol. Mittels gekoppelter Gascilromat-f)graphiB-MaSSEHSPethOSk°P‘e'
Analyse wurden 3-Ethyl-1-Butanol, 3-Ethy1-1-Butylacetat, Butylacetat, Qktenisomere
(- bis 4-Okten) und eine nicht genauer spezifizierbare Komponente mif der Molmasse
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Abbildung 43: Reproduktionsgiite der Lahor-Reaktivdestillationsexperimente: Kon-
zentrationsprofile (links; v, HexAc¢; O, HexOH; o, AC; A, W) und
Temperaturprofil (rechts; ¢) der Experimente Nr. 3 und 7 (entspre-
chende volle Symbole). Schattiert: Reaktionszone.

von Dekan als die wichtigsten Komponenten bestimmt, die fiir 50-60 % der Verunreini-
gungen und Nebenprodukte stehen. MassenmiRig die meisten Nebenkomponenten ver-
lassen die Kolonne mit 48 g/h iiber den Produkt-Strom (Massenanteil unter 0,02g/g).
Die restlichen 5 g/h sind mit im Dest(org) (Purge) zu finden. Dies ist zwar eine geringe
Menge, entspricht aber einem Massenanteil von typischerweise 0,06g/g.

In den Labormagstabsexperimenten wurde ein mittlerer Essigsiureumsatz von 83 % (Pa-
ckung Katapak-S) beziehungsweise 88 % (Packung Multipak-11) erreicht. Der héchste
erzielte Umsatz betriigt 91,4% in Experiment Nr. 1. Ein Vergleich mit dem bei 120°C
in einem Rohrreaktor ohne Riickfiihrung erzielbaren Gleichgewichtsumsatz von 65,7 % -
unter Beachtung, dass die Reaktivdestiliatiousexperimente nicht in punkto Maximalum-
satz optimiert waren - demonstriert das Potenzial der Reaktivdestillationsanwendung.

5.1.2.3 Parameterstudien

Sechs Prozessparameter (siehe Tabelle 18) wurden studiert. Abbildung 44 gibt einen

kompakten Uberblick iiber das Prozessverhalten anhand des experimentellen Essigsiu-
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renmsatzes und der Produktreinheit (Massenanteil Hexylacetat im Produkt-Strom). Zu-
sitzlich sind in Abbildung 44 auch die Ergebnisse der Simulation eingetragen, die erst
in Abschnitt 5.2.1 diskutiert werden.

Die Heizleistungsstudie (Abbildung 44, Bild oben links; Auftragung iiber dem Kolonnen-
kopfstrom bezogen auf den Feedgesamtstrom, da die Heizleistung mit nicht genau quan-
tifizierbaren Warmeverlusten im Verdampfer verbunden ist) zeigt mit ihrem sinkenden
Verlauf, dass das Umsatzmaximum bei kleinerer Heizleistung schon iiberschritten ist.
Der Umsatzriickgang wird dadurch bedingt, dass mit steigender Heizleistung bei nahe-
21 konstantem Dest(W)-Strom und konstantem Dest(org)-Strom das Riicklaufverhiltnis
steigt. Dies fithrt zu verbesserter Stofftrennung zwischen den Reaktanten Essigséure und
Hexanol und damit geringeren Essigsiure-Konzentrationen in der Fliissigphase. Die Fol-
ge des geringeren Reaktionsumsatzes ist, dass nicht abreagiertes Hexanol die Kolonne
iiber den Sumpf verlisst und so die Produktreinheit beeintrichtigt.

Der wassrige Riicklauf RL(W) (Abbildung 44, Bild Mitte links) ist eine interessante Ver-
fahrensoption. So fiihrt eine Erhohung des Riicklaufverhiltnisses der wissrigen Phase
Ry 7u einem leichten Anstieg des Umsatzes und der Produktreinheit. Ursache dafiir
ist, dass das riickgefiihrte Wasser als Leichtestsieder mit héchster Verdampfungsenthal-
pie unverziiglich wieder verdampft wird, wofiir organische Komponenten, also auch die
Reaktanten, in hoherem Make kondensieren miissen und so in der Reaktionszone ange-
reichert werden. Das Umsatzmaximum mit nachfolgendem Zusammenbruch eines sinn-
vollen Verfahrensbetriebs (Experiment Nr. 23 bei Rw = 3, 4; selbst nach 9 Stunden kein
stabiler Betrieb) ist eine Folge davon, dass ab einer gewissen riickgefiihrten Wassermu

nge die Kapazitit des aufstromenden Dampfes nicht mehr ausreicht, um das Wasser at

Kolonnenkopf zu verdampfen. Dann breitet sich das Wasser verbunden mit niedrige

Siedetemperatur — iiber weite Bereiche der Kolonne aus, was die Reaktion weitgehend
zum Erliegen bringt. Details zu Versuch Nr. 23 oder zu dem beobachteten und repro-
duzierten zyklisch instationiren Prozessverhalten von Versuch Nr. 18 (Kopftemperatur
schwankte in 15-Minuten-Zyklen um 10K, trotz eines Riicklaufreglers auf Handbetrieb)
sind im Bericht von Parada [123] zu finden, werden aber hier wegen des Umfangs nicht
weiter diskutiert. Ein wichtiger Punkt in Zusammenhang mit dem w
ist, dass die Aufkonzentrierung von Wasser im Kopf der Kolonne dazu aus
den kann, die Phasentrennung im Dekanter iiberhaupt zu ermoglichen (siche

1 verbessern.

#ssrigen Riicklauf
genutzt wer-
unten) oder

(Abbildung 44, Bild unten

Die Studie zum Einfluss des organischen Destillatstroms |
er Purgestrom einfach

links) ist von geringer Bedeutung, da wirtschaftlich gesehen dies
nur méglichst klein sein muss, um wenig Edukte und Hexylacetat zu verlieren: Der
Umsatzverlust bei grofer werdendem Destillatstrom (kleinerem Riicklaa.lfver.halmlS 2
organischen Phase Rorg) ist deutlich zu sehen. Andererseits fiihrt ein sehr kleiner Purge-
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Abbildung 44: Uberﬁficht iiber die Prozessparameterstudien der Reaktivdestillations-
experimente im Labormafstalb. Essigsiiureumsatz (o, Exp.; e, Sim.)
und Produktreinheit (A, Exp.; a, Sim.) als Funktion verschiedener
Prozessparameter. Details zur Simulation in Abschnitt 5.2.1
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strom (hier Experiment Nr. 11 mit 23g/h bzw. R, = 120) zu hohen Kreislaufkon-
zentrationen der auszuschleusenden organischen Verunreinigungen und Nebenprodukte
(0,099/8)-

Der Druckeinfluss ist trivial (Abbildung 44, Bild oben rechts). Desto héher der Druck,
ymso hoher die Reaktionszonentemperatur und damit die Reaktionsrate, da noch kpi;
perlet Gleichgewichtslimitierung anftritt. Die Maximaltemperatur und damit der Druck
sind technisch nur durch den Katalysator begrenzt. Mit dem héheren Umsatz steigt die
Produktreinheit, da weniger Hexanol die Kolonne {iber den Sumpf verlassen muss.

Wird der Feedstrom bei konstanter installierter Katalysatormenge um 29,0 % gesteigert
(Abbildung 44, Bild Mitte rechts), nimmt der Umsatz um gut 2 Prozentpunkte ab.
Daraus liisst sich folgern, dass die Kolonne einen Grokteil der Feederhéhung verarbeiten
fann (Umsatzriickgang gering im Vergleich zur Feederhthung). Gleichzeitig bedeutet
der sinkende Umsatz, dass die Reaktivdestillationskolonne in punkto Reaktionskapazitét

nicht iberdimensioniert ist.

Die Feedverhiltnisstudie (Abbildung 44, Bild unten rechts) zeigt, dass mit steigendem
Hexanoliiberschuss die Essigsdure zum Abreagieren gezwungen werden kann. Der Preis

dafiir sind hohere Hexanolanteile im Produkt-Strom.

Die verschiedenen Hardwareparameterstudien entsprechen Studien der Designparameter
und erlauben daher die Uberpriifung einiger beim Conceptual Design (Abschnitt 5.1.1)
gemachter Uberlegungen. So bestitigt die Verstirkungsteilstudie, bestehend aus den
Versuchen Nr. 4 (ohne VT) und 24 (mit V'T), mit einem Umsatzriickgang von 6,5 Pro-
zentpunkten klar die Vorteilhaftigkeit eines Betriebs ohne Verstirkungsteil (VT). Der
Betrie mit Verstirkungsteil sorgt nachteilig fiir eine bessere Abtrennung der Essigsiu-
e in die Gasphase und deren Aufkonzentrierung im Kopf der Kolonne, auerhalb der
Reaktionszone. Die Vorteilhaftigkeit des 2-Feed-Designs zeigt Versuch 13, bei dem im
Vergleich zu Versuch 4 der Essigsiurefeed gemeinsam mit dem Hexanolfeed oberhalb
der Reaktionszone zugefiithrt wird. Das 1-Feeddesign des Experiments Nr. 13 fiihrt zu
solch drastischen Umsatzeinbuken und damit hohen ESSigsiiurekonzentrationen im Ko-
lonnenkopf, dass keine Phasentrennung im Dekanter mehr erreicht wurde und daher der
Versuch abgebrochen werden musste. Selbst ein oberhalb der Reaktionszone zugefiihr-
ter Single-Feed mit 40% Vorumsatz in einem vorgeschalteten Reaktor filhrte noch zu
eitem Verlust der Phasentrennung im Dekanter aufgrund zu geringer Abreaktion von
Essigsfiure in der Reaktivdestillationskolonne (Exp- 14). Erst durch die Hinzunahme
" wissrigem Riicklauf konnte Phasentrennung im Dekanter erzwungen und damit der
Versich gerettet werden (Exp. 15; Rw = 1,1). Eine weitere Steigerung des wissrigen
Riskus (Bxp, 16: Ry — 1,8) fishrt wie bei der obigen RL(W)-Studie zu einem Un-
satzanstieg, Beziiglich der Vorreaktorversuche ist festzustellen, dass das Design mit der
Feedstello oberhalb der Reaktionszone nicht zweckmaRig ist. Vielmehr hatte der Aspekt,
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dass die leichtfliichtige Essigsdure der limitierende Reaktant ist, mit einem Feed im yy-

teren Teil der Reaktionszone beriicksichtigt werden miissen.

Die Parameterstudie zur katalytischen Packung zeigt fiir jedes der insgesamt siehen
direkt vergleichbaren Experimente (vgl. Tabelle 18) eine Umsatzsteigerung bei Verwen-
dung der Multipak-II von etwa 5 Prozentpunkten im Vergleich zur Katapak-S. Dies ist
bei gleicher Trennleistung durch die um 32 % grikere Katalysatormenge der Multipak-IT
bedingt. Weiterhin ist anzumerken, dass die Ergebnisse, welche fiir die Einparameter-
studien mit der Multipak-II erhalten wurden (zum Beispiel Umsatzverlauf der Heiz-
leistungsstudie) etwas uneinheitlicher sind. Dies ist ein starkes Indiz dafiir, dass die
Fliissigkeitsverteilung iiber eine zentrale Tropfstelle fiir diese Packung mit ihren grofen

Katalysatortaschen nicht ausreichend ist.

5.1.3 Experimente im Pilotmafistab
5.1.3.1 Versuchsaufbau und -durchfiihrung

Die Reaktivdestillationsexperimente im Pilotma@stab wurden in zwel verschiedenen
Serien mit einem zeitlichen Abstand von 15 Monaten im Rahmen des EU-Projekt
INTINT [5] bei Sulzer Chemtech, Winterthur, Schweiz durchgefiihrt (Berichte: 11,
112]). Die beiden Serien unterscheiden sich durch die verwendete Reaktivdestillations-
packung (Serie 1: Katapak-S 250.Y; Serie 2: Katapak-S 500.Y), ansonsten ist ihr Auf-
bau sehr #hnlich und entspricht dem des PrinzipflieRbilds in Abbildung 42. Wichtig
ist, dass im Pilotmafstab bis auf die verschiedenen Reaktivdestillationspackungen keine
Hardware- Anderungen studiert wurden. Der Betrieb erfolgte immer mit zwei getrennten
Feeds, mit aktivem Verstéirkungsteil und ohne wiissrigen Riicklauf. Die Reaktivdestilla-
tionskolonne aus Edelstahl hat einen Innendurchmesser von 162mm und ist iiber die
Gesamthéhe inkdusive Sammler- und Verteilereinrichtungen von knapp 14 m adiabatisch
isoliert. Der Verstirkungsteil oberhalb von Feed 1 (Hexanol) ist mit 2,1 m nichtreakti-
ver Packung Mellapak 500.Y bestiickt, der nichtreaktive Abtriebsteil unterhalb Feed 2
(Essigsiiure) enthilt 3.2m dieser Packung. Zwischen den beiden Feedstellen befindet sich
die Reaktionszone, die im Fall der Serie 1 vollsténdig mit 6,1 m Katapak-S 250.Y und
m Fall der Serie 2 mit 6,1m Katapak-S 500.Y plus zusitzlich 0,2m Mellapak 500.Y
(zwischen Feed 1 und Katapak-S 500.Y) ausgestattet war. Die fiir diese Arbeit wich-
tigen Packungsparameter sind in Anhang E.1.2 zu finden. Anf die Sumpfblase ist ein
Fallfilmverdampfer aufgesetzt, der iiber eine Umwiilzpumpe aus dem Sumpf mit hohen
Flisssigkeitsumlaufstrémen betrieben wird, Der kiihlwasserbetriebene Totalkondensator
ist direkt in den Kolonnenkopf integriert. Danach schlieft sich die Vakuumanlage an.
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Der Betrieb der Anlage erfolgt vollautomatisch gesteuert iiber ein Prozessleitsystem.
Die beiden Feedstrome werden massenstromgeregelt dosiert und iiber Durchlauferhitzer
vorgeheizt. Der Sumpfproduktaustrag (Produkt) erfolgt fiillstandsgeregelt, genauso wie
die Riickfithrung des organischen Destillats (RL(org)) und die Ausschleusung des wiiss-
rigen Destillatstroms (Dest(W)). Die Massenstrome des Sumpfaustrags (Produkt), des
organischen Destillats (Dest(org)) und der Gesamtstrom an organischer Phase werden
mittels Massenstrommessgeriten erfasst. Der wissrige Destillatstrom (Dest(W)) wird
durch Masse-Zeit-Differenzwiigung ermittelt. Wichtige StellgroRen sind die Heizleistung
und die Menge an organischem Destillat {Dest(org)).

Die Experimente wurden im Schichtbetrieb rund um die Uhr durchgefiihrt. Die typische
Versuchsdaner zwischen Neueinstellung eines Betriebspunktes und Probennahme be-
trug gut 10 Stunden (in drei Féllen nur 6 Stunden). Die Stationaritit wurde anhand der
Temperaturprofile kontrolliert und ist auch mit den Erfahrungen aus Abschnitt 5.1.2.1
gesichert. Bei jedem Versuch wurden Temperatur, Zusammensetzung und Massenstrom
von allen externen Stromen (Feed 1, Feed 2, Produkt, Dest(W), RL(org) und Dest(org))
erfasst. Zudem wurde das Temperaturprofil an 9 Positionen entlang der Kolonnenho-
he gemessen. In Bezug auf das Konzentrationsprofil innerhalb der Kolonne wurden 4
Dampt- und 2 Fliissigphasenproben entnommen. Details zur Lage der Temperatur- und
Probenahmestellen sind in Anhang E.2.2 fiir beide Serien angegeben.

Wahrend der stationiren Betriebsphase betrug die Bandbreite der Temperaturschwan-
kungen um den Mittelwert £1,0 K. Der Fehler der Massenstrommessung betréigt 3 %;
nur bei der Messung von Dest(W) in Serie 1 ist wegen Problemen mit der Waage mit gro-
Reren Fehlern zu rechnen. Die gaschromatographische Analyse wurde entsprechend der
in Anhang A.1 geschilderten Methode vor Ort eingerichtet. Aufgrund des Einsatzes eines
Wirmeleitfahigkeitsdetektors konnte Wasser gaschromatographisch analysiert werden.
Fine Karl-Fischer-Titration wurde nicht durchgefiihrt. Die Analyseunsicherheit betragt

5% relativ.

3.1.3.2 Ergebnisiibersicht

Die Reaktivdestillation im Pilotmakstab wurde in 12 Experimenten untersucht. Davon
e 1 mit der Reaktivdestillationspackung

wurden 4 Experimente im Rahmen der Seri :
héren zur Serie 2 mit

Katapak-S 250.Y durchgefiihrt. Die anderen 8 Experimente ge

Katapak-S 500.Y. Die Versuchsparameter (Prozess- und Hardwareparameter) aller Ex-

perimente sind in Anhang E.3.2 gegeben. Genauso sind dort die Ergebnisse aller Ve.rsu-
dukt, RL(org), Dest(W)) tabelliert.

che (Massenstrme und Zusammensetzung von Pro ; s
Im Gegensatz zu den Studien im Labormakstab lassen sich die Pilotexperimente nic t in

ideale Einparameterstudien ausgehend von speziellen Basisfallen gruppieren, da in der
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Regel mehrere Parameter gleichzeitig verdndert wurden. Einige Aspekte sind trotzdem
hervorzuheben. So stellt Experiment Nr. 1 den Versuch eines moglichst direkten Scale-
ups des Labormafstabexperiments Nr. 25 dar. Weiterhin sind die Experimente Nr, 3
(Serie 1) und Nr. 11 (Serie 2) beziiglich der Betriebsparameter gleich und unterschei-
den sich nur durch die verwendete Reaktivdestillationspackung. Interessant ist ebenfalls,
dass die Experimente der beiden Serien auf drei verschiedenen Druckniveaus, bei 15, 30
und 50 kPa, durchgefiihrt wurden.

Die 8 Experimente der Serie 2 sind von hoher Qualitit. Die Gesamtmassenbilanzfehler
sind kleiner 2% und die individuell fiir jede Hauptreaktionskomponente berechenba-
ren Reaktionslaufzahlen weichen um weniger als 5% vom Jeweiligen Mittelwert ab. Die
Qualitit der Experimente der Serie 1 ist etwas geringer. Ursache dafiir ist, dass aus
organisatorischen Griinden diese Versuche zu einem sehr friihen Projektzeitpunkt - so-
gar noch vor den Experimenten im Labormafstab — durchgefiihrt werden mussten und
dementsprechend Erfahrung fehlte. Der Gesamtmassenbilanzfehler dieser Experimente
ist kleiner als 3,5%, die Reaktionslaufzahlen der einzelnen Experimente weichen um
weniger als 10 % voneinander ab.

Die Fliissigkeitshelastung der Pilotmafstabsexperimente beider Serien bewegt sich zwi-
schen 4 und 6 m*/(m*h). Der F-Faktor liegt im Wesentlichen zwischen 0,6 und 1,2Pa®,
erreicht aber auch einen Spitzenwert von 1,7 Pa%5 (Exp. 9; niedrigster Druck). Die fluid-
dynamischen Betriebsbedingungen der Reaktivdestillationskolonne sind gut.

Die Nebenproduktbildung gemiif der Reaktionen <II> bis <IV> spielt bei den Reaktiv-
destillationsexperimenten im Pilotmafstab eine wichtige Rolle. Die Selektivitiit von He-
xanol beziiglich Dihexylether liegt zwar nur bei 0,1 %, und Dihexylether ist im Produkt-
Strom mit einem Massenanteil von nur 0,003 g/g detektierbar, doch stellt Dihexylether
eine Verunreinigung des Produkts Hexylacetat dar. Das in deutlich grokerem Umfang
gebildete Nebenprodukt ist Hexen, mit hexanolbezogenen Selektivitéiten von im Mittel
6%, im Extremfall bei Versuch 4 von 13,4%. Weitere unbekannte Nebenkomponen-
ten oder Verunreinigungen, die iiber die Feedstrime eingeschleust werden, spielen keine
Rolle. Der Anteil an diesen Komponenten betriigt im Hexanolfeed 0,007 g/g, im Essig-
saurefeed 0,002 g/g und im organischen Destillat (Dest(org)) typisch unter 0,02¢/g. Im
Dest(W)- und Produkt-Strom wurden keine zusiitzlichen Komponenten festgestellt.

5.1.8.3 Parameterstudien

Beim Scale-up der Reaktivdestillation vom Labor- zum Pilot- beziehungsweise direkt

zum technisc ¢ : ; : s
ischen Mafstab sind zwei Punkte wesentlich. Zum einen ist, genauso wie in der

nichtreaktiven Destillation, die Fluiddynamik ein zentraler Aspekt, der aber in der hete-

rogen katalysierten Reaktivdestillation noch an Bedeutung gewinnt (vgl. Ausfiihrungen
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m Katalysatorausnutzung, Bypassstromung und Einfluss des Packungsrandbereichs in
in Abschnitt 2.3.2 und Kapitel 4). Zum anderen besteht beim Scale-up oft ein Konflikt
zwischen Trennleistung und Reaktionskapazitit. Hat man im Labormakstab gemiif der
verwendeten Packung einen bestimmten NTSM-Wert und Katalysatorvolumenanteil ge-
geben, so ist es in der Praxis schwierig, die gleichen Bedingungen im groferen Magstab

i realisieren.

Die Experimente Nr. 25 (LabormaRstab; vgl. Anhang E.3.1) und Nr. 1 (Pilotmakstab;
vgl. Anhang E.3.2) verdeutlichen die diskutierten Punkte, da sie den Versuch eines direk-
ten Scale-ups darstellen. Der prinzipielle Kolonnenaufbau (Betrieb mit Verstirkungsteil,
getrennte Hexanol- und Essigsiurefeeds ober- und unterhalb der Reaktionszone) stimmt
in beiden Fillen iiberein, genauso wie die Prozessparameter Kolonnenkopfdruck, Feed-
verhdltnis, kein wéssriger Riicklauf und die Feed- und RL(org)-Temperaturen. Wie in
Tabelle 19 zu sehen, betréigt der Scale-up Faktor beziiglich der Kolonnenquerschnitts-
fliche Agop, zwischen Labor- und PilotmaRstab 8.6. Tn Bezug auf die Fluiddynamik ist
der Scale-up gelungen, mit einer nur etwa 10% geringeren Belastung im Labormafstab.
Die installierte Trennleistung ist zwar im Pilotmakstab um 50% grofer als im Labor-
makstab, jedoch relativiert sich dieser Unterschied in Anbetracht der Unsicherheiten be-
ziiglich der NTSM-Messung (je nach Testsystem und Kolonnendurchmesser etwa 30 %)
ind zudem ist der NTSM-Einfluss relativ gering (siehe Abschnitt 5.2.4.1). Der aufgrund
der Packung unvermeidliche Hauptunterschied zwischen den beiden Magstiben ist die
um nahezu Faktor 4 hohere Katalysatormasse pro Feedgesamtstrom im Pilotmagstab.

Tabelle 19: Vergleich der Scale-up-Parameter der Experimente Nr. 25 (Labormafstab)
und Nr. 1 (Pilotmafkstab).

e T Exp. 25 (Lab) | Exp. 1 (Pilot)
Kolonnendurchmesser / mmn 55 162
m}mhr / kg/(m?h) 1540 1670
TKondensat / Apohe / kg/(mZh) 1720 200800
Test(org) /Anrohe / kg /(mZh) 200 28 s
muy (Verstirkungsteil ) 5
My (Reaktionszone) 6 9

| Mun (Abtriebsteil) 10 13 s
mKat,tr!gm/mFeed,gm / kgKat,tr/(kg/h)Feed 0,0 3 _] 0128

Tabelle 20 zeigt anhand von Schliisselgrifen die Konsequenzen der Scale-up Problema-
tik. Demzufolge steigt der Hexanolumsatz vom Labor- auf den Pilotmafstab um etwa
10 sze“tpﬂnkte an und erhéht die Produktreinheit (Massenanteil von Hexylacet.at
im Produkt-Strom) entsprechend. Bei nahezu identischer Reaktionszonentemp'eratul' ist
dies auf den Einfluss der groken Katalysatormenge zuriickzufiihren. Andererseits .erfolgt
der Umsatzanstieg um den Preis eines dramatischen Anstiegs der Nebenproduktbildung.
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Dies ist ebenfalls auf die im PilotmaRstab installierte Katalysatormenge zuriickzufiih-
ren, die in einer grof dimensionierten, 6 m langen Reaktionszone resultiert. Dort sind
bei hohen Temperaturen (bis 136 °C) und im Vergleich zum Labormagstab doppelt so
hohen Hexylacetat-Molanteilen (bis zu 0,85 mol /mol) ideale Bedingungen fiir die Hexen-
Bildung durch Nebenreaktion <IV> gegeben.

Tabelle 20: Vergleich der Scale-up-Experimente Nr. 25 (Labormakstab) und Nr. 1 (Pi-
lotmafstab) anhand von Schliisselgrofen.

| [ Exp. 25 (Lab) [ Exp. 1 (Pilot)
KXuexon / % 83,9 94,1
Stexon | % 0,1 7,5
f'ﬂme:):Ac,Pmdum / &/ 0,911 0,995
tReaktionszone / G 129,0 129,2

Abbildung 45 verdeutlicht das Ausmak der Nebenreaktionsproblematik. Die Auftra-
gung fiber den drei Druckniveaus 15, 30 und 50 kPa wurde gewihlt, da diese steigenden
Reaktionszonentemperaturen von etwa 105, 120 und 130°C entsprechen. Der Tempera-
tureinfluss auf das AusmaR der Nebenreaktion ist offensichtlich. Betrachtet man nur die
Versuche bei 50 kPa, so ist aber an der groken Schwankungsbreite der Selektivititen zu
sehen, dass andere Betriebsparameter genauso wichtig sind. Erwéhnenswert ist zum Bei-
spiel Experiment 4 mit der hichsten gemessenen Hexen-Selektivitit von 13,4%. Diese
ist wesentlich durch den extrem grofen Dest(org)-Abzug begiinstigt, der hier 50% der
gesamten Feedmenge erreicht. Dadurch wird sowohl sich bildendes Hexen als auch das
oberhalb der Reaktionszone zugefiihrte Hexanol abgezogen. Letzteres erreicht deswegen
die Reaktionszone nur in geringerem Umfang und kann dementsprechend nur teilweise
umgesetzt werden. Bedingt durch das extreme Dest(org) /Feed-Verhiiltnis und noch ver-
stérkt durch eine sehr hohe Heizleistung driingt stattdessen hochsiedendes Hexylacetat
in die groke Reaktionszone - gute Bedingungen fiir die Nebenreaktion <IV>. An die
ser kurzen Diskussion ist zu sehen, wie sehr die Nebenproduktbildung bei Design und
Prozessparameterwahl beeinflusst werden kann.

Der Einfluss der katalytischen Packung kann anhand des Versuchspaars Nr. 3 (Serie 1;
Katapak-S 250.Y) und Nr. 11 (Serie 2; Katapak-S 500.Y) diskutiert werden. n dieser
Studie fillt der Hexanolumsatz um 3 Prozentpunkte bei Verwendung der Katapak-S
500.Y anstatt der 250.Y. Gleichzeitig steigt die Hexenselektivitit nachteilig um 2 Pro-
zentpunkte an. Offensichtlich ist die bej der Katapak-S 500.Y (bei gleicher Katalysa-
tormasse) fast doppelt so hohe Trennleistung nachteilig. Die Erklirung entspricht dem
schon bei der Heizleistungsstudie im Labormagstab (Abschnitt 5.1.2.3) geschilderten
Effekt, ndmlich der unvorteilhaften Trennung zwischen den beiden Reakianton
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Abbildung 45: Selektivitit von Hexanol zu Hexen bei den Pilotmakstabsexperimenten
(Serie 1 und Serie 2).

5.2 Simulation

Die Simulation der Reaktivdestillationsexperimente im Labor- und Pilotmafstab er
folgt hauptsachlich mit dem Gleichgewichtsstufenmodell, das heift unter Verwendung
des NTSM-Konzepts (Details in Abschnitt 2.5.4.1). In Abschnitt 5.2.3 werden Simula-
tionsergebnisse des rate-based Modells im Vergleich mit denen des Gleichgewichtsstu-
fenmodells und mit experimentellen Daten gezeigt. Die heterogen katalysierte Reaktion
auf jeder reaktiven Stufe wird entweder unter der Annahme chemischen Gleichgewichts
(Gleichung (20), Parameter in Tabelle 13) oder mit der ermittelten Reaktionskinetik
(Gleichungen (24), (30) und (43), Parameter in Tabelle 16) erfasst. Die autokatalysierte
Reaktion wird aufgrund ihrer vergleichsweise geringen Reaktionsgeschwindigkeit (siche
Abschnitt 3.7.2) sowie des geringen Hold-up in der Packungskolonne vernachlassigt.

Die Modellierung der Phasengleichgewichte erfolgt wie in Abschnitt 2.4.1.1 beschrie-
ben. Aufgrund der starken Kopplung swischen Reaktivdestillationskolonne und Dekanter
werden zwei getrennte NRTL-Parametersitze fiir die beiden Apparate verwendet. Fiir
die destillativen Bedingungen in der Kolonne ist dies der VLE-NRTL-Parametersatz
nach Tabelle 54. Die Fliissig-Fliissig-Phasentrennung im Dekanter wird mit dem LLE-
NRTL-Parametersatz in Tabelle 55 beschrieben. Das Enthalpiemodell ist auf die Stan-
dardbildungsenthalpie der Komponenten in der Gasphase bei 298,156 K bezogen. Ver-
wendete Reinstoffdaten sind die isobare Wiirmekapazitdt des idealen Gases und die Ver-
dampfungsenthalpie, nicht bendtigt wird dagegen die Wirmekapazitit der Fliissigphase.
Die Exzessenthalpie wird bei der Enthalpieberechnung generell vernachléssigt.
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Der Dekanter sorgt fiir den Riicklauf in die Reaktivdestillationskolonne und hat daher
iiber dessen Menge und Zusammensetzung groken Einfluss auf das Verfahren. Fehler
in der Dekanterbeschreibung kénnen somit die Aussagekraft der Reaktivdestillations-
simulation beeintrichtigen. Wie in Abschnitt 3.3.4.2 anhand der Multikomponenten-
Fliissig-Fliissig-Gleichgewichtsexperimente gezeigt, stimmt die Simulation mit den ex-
perimentellen Ergebnissen eines idealen Dekanters gut iiberein. Offen bleibt jedoch noch
die Frage, ob der reale Dekanter der Reaktivdestillationsexperimente als idealer Dekan-
ter, das heifit als Gleichgewichtsstufe, beschrieben werden kann. Aufschluss gibt der
Vergleich der Phasenzusammensetzungen der Experimente im idealen Dekanter (siehe
Anhang B.3) mit dem realen Dekanter der Reaktivdestillation (siehe Anhang E.3; Zu-
sammensetzung der Strome Dest(W) und RL(org)) fiir sieben Experimente aus Labor-
und Pilotmakstab. Fiir die wissrige Phase liegen die relativen Abweichungen beziiglich
der Molanteile meist unter 5% (in Einzelfillen bis 12 %). Bei den Molanteilen der organi-
schen Phase betriigt die relative Abweichung typischer Weise unter 10 %, teilweise jedoch
bis zu 25 %. Zusammenfassend kann der in der Reaktivdestillation eingesetzte Dekanter
in befriedigender Niherung als eine theoretische Trennstufe modelliert werden.

Die Bildung der Nebenkomponenten Hexen und Dihexylether wird nicht reaktionskine-
tisch erfasst - eine Ausnahme stellt Abschnitt 5.2.4.2 dar, in dem fiir einige Experimente
beispielhaft die vorlidufigen Nebenreaktionskinetiken aus Abschnitt 3.7.3 eingebunden
werden. Normalerweise wird die Dihexyletherbildung, die im Labormagstab nicht und
im Pilotmastab nur in geringen Mengen beobachtet wurde, komplett vernachlassigt.
Die Hexen-Bildung wird im Labormastab aus gleichem Grund nicht beachtet. Nur im
PilotmaRstab, in dem Hexen-Bildung in relevanten Mengen auftrat, wird diese mittels
eines Seitenfeeds erfasst. Dieser Seitenfeed enthiilt Hexen und Wasser in stochiometri-
schem Verhiltnis, genau in der Menge, wie Hexen-Bildung experimentell festgestellt
wurde. Die Menge des Hexanolfeeds wird stochiometrisch, entsprechend Reaktionsglei-
chung <IIT>, reduziert. Wie festgestellt wurde, spielt die Feedstufe dieses Seitenfeeds
keine Rolle, da er zum einen von geringer Groke ist und zum anderen die Komponenten
Hexen und Wasser Leichtestsieder sind, die sofort in die Gasphase iibergehen.

élle‘ weiteren Feedverunreinigungen und Nebenreaktionskomponenten werden vernach-
lassigt, da sie bis auf die organische Phase im Labormagstab stets mit Konzentrationen
von weniger als 0,02g/g auftreten. Die Konzentrationen der bekannten Komponenten
werden entsprechend auf ,Summe Eins® skaliert. Der Versuch, die unbekannten Kompo-
nenten geméf der GO-MS-Ergebnisse aus Abschnitt 5.1.2.2 mittels zweier reprisentati-
ver Pseudokomponenten zu erfassen, wird in Abschnitt 5.2.4.2 kurz diskutiert.

Die Freiheitsgrade der Simulation werden durch Vorgabe des Dest(org)-, des RL(W)-
;nd i Damp.fmassenstmms, der aus der Reaktivdestillationskolonne in den Totalkon-
ensator austritt, belegt. Der angesprochene Dampfmassenstrom kann iiber eine Dekan-
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termassenbilanz mit den Daten aus Anhang E.3 berechnet werden und wird anstelle der
wirmeverlustbehafteten Heizleistung gewihlt. Der Verdampfer wird sowohl im Labor-
als auch im Pilotmakstab als eine theoretische Stufe modelliert.

5.2.1 Labormafistab

Abbildung 46 zeigt reprisentativ am Beispiel von Versuch 4 den Vergleich zwischen
Simulation und Experiment anhand der Fliissigphasen-Konzentrationsprofile und des
Temperaturverlaufs. Zuerst wird die Simulation unter Annahme chemischen Gleichge-
wichts (- - -—) betrachtet. Wie an den grofen Abweichungen zu den experimentellen Da-
ten zu sehen, ist die Reaktion offensichtlich weit vom Reaktionsgleichgewicht entfernt
und somit diese Annahme unbrauchbar. Wird die Simulation unter Beriicksichtigung
der ermittelten Reaktionskinetik (- --) betrachtet, so sind auch dort — trotz Anndherung
- deutliche Unterschiede im Vergleich zu den experimentellen Daten zu beobachten. Die
vollstandig pridiktive Simulation ergibt zu hohe Umsitze, demzufolge zu reines Hexyl-
acetat im Sumpf und ist fiir eine aussagekriftige Verfahrenssimulation ungeeignet.

Der niichste konsequente Schritt ist die Anwendung des Transferfaktorkonzepts (vgl.
Abschnitt 2.5.1.3). Der Transferfaktor ®gg_.pp wird in die Reaktionsgeschwindigkeits-
gleichung eingefithrt und auf den experimentellen Essigsdureumsatz angepasst. Wie in
Abbildung 46 zu sehen, gelingt mit einem Transferfaktor von 0,289 eine sehr gute Wie-
dergabe der experimentellen Daten durch die Simulation. Die Reduktion der Reaktions-
geschwindigkeit um 70 % ist deutlich grofer, als aufgrund der Rieselbettreaktorergebni-
sse (vgl. Abschnitt 4.2.3) zu erwarten. Demzufolge miissen zusitzlich zur Fluiddynamik
noch weitere Einfliisse beziiglich des Transfers der Reaktionskinetik auf die Bedingungen
in der Reaktivdestillation vorhanden sein. Diese werden in Abschnitt 5.3.1 diskutiert. Zu-
niichst bleibt als positives Zwischenergebnis festzuhalten, dass bei aller Komplexitit der
Einfliisse, die zu Abweichungen zwischen prédiktiver Simulation (---) und Experiment
fiihren, diese durch Einfithrung des Transferfaktors vollstindig erfasst werden kénnen
(—). Damit ist eine Grundvoraussetzung fiir die Anwendbarkeit des Transferfaktorkon-
zepts erfiillt (vgl. Abschnitt 2.5.1.3) und die Annahme, dass der Reaktionskinetiktransfer
die Hauptursache darstellt, gestarkt.

Die Transferfaktoren, die fiir die einzelnen Reaktivdestillationsexperimente im Labor-
mafstab ermittelt wurden, sind in Anhang E.3.1 anfgefiihrt. Fir die beiden Vorreak-
torexperimente 15 und 16 wurden aufgrund der in Abschnitt 5.1.2.2 genannten Ein-
schrinkungen (unsichere Feedanalyse; sehr uneinheitliche Reaktionslaufzahlen) kfaine
Simulationen durchgefiihrt. Fiir alle anderen Experimente ergeben sich sehr dhnliche
Transferfaktoren, die mit einer Standardabweichung von +6,0% (entspricht 2 Prozent-

—Lab
punkten im Umsatz) um den Mittelwert von B qp = 0,292 schwanken.
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Abbildung 46:
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rimentellen Daten (
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umsatzangepasst, ®pp_.rp = 0, 289). Schattiert: Reaktionszone.
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Reaktivdestillation im Labormagstab mit Katapak-S, Konzentrations-
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Simmilationen aller Experimente mit diesem mittleren, konstanten Transferfaktor von
0,292 sind in Abbildung 44 (Abschnitt 5.1.2.3) den jeweiligen experimentellen Umsatz-
nd Produktreinheitsergebnissen gegeniibergestells. Wie in dieser Abbildung zu sehen,
weichen die Simulationen durchweg um weniger als 2% von den experimentellen Da-
ten ab. Die Trends beziiglich der Abhéngigkeit von Feedverhéltnis, Feedmenge, Druck
und Grike des organischen Destillatstroms werden sehr gut beschrieben. Der experi-
wentelle Umsatzverlauf der RL(W)-Studie wird zwar nicht exakt beschrieben, ist aber
auch nicht sehr deutlich ausgepréigt. Bemerkenswert ist, dass bei der Simulation groke
Konvergenzprobleme oberhalb von wiissrigen Riicklaufverhiltnissen von 3 bestehen
entsprechend den experimentellen Beobachtungen. Klare qualitative Unterschiede zwi-
schen Simulation und Experiment sind nur bei der Heizleistungsstudie bei Briidenstrom-
s-Feedstrom-Verhaltnissen kleiner als 1,0 g/g gegeben. Hier sagt die Simulation das
Umsatzmaximum voraus, wahrend die experimentelle Kurve noch monoton verliuft.

Neben der Darstellung von Experiment 4 in Abbildung 46, sind in Apnhang F.2 fix
vier weitere Versuche die Simulationsergebnisse mit mittlerem Transferfaktor von 0,292
den experimentellen Konzentrationsverldufen gegeniibergestellt. Die gewiihlten Versuche
sind Nr. 1 (kleinster Feedstrom bei hohem Druck), Nr. 9 (hoher Hexanoliiberschuss),
Nr. 22 (hichster wiissriger Riicklauf) und Nr. 25 (Verstirkungsteil aktiv). Wie dort zu
sehen, werden die Kolonnenprofile iiber den gesamten Parameterbereich hinweg sehr
genau beschrieben. Zusammenfassend kann daher festgestellt werden, dass mit einem
konstanten Transferfaktor die Beschreibung der Reaktivdestillationsexperimente im La-

bormastab iiber einen groken Parameterbereich hinweg gelingt.

5.2.2 PilotmaRstab

len nun auf die Pilotexperimente
abormafstab ermi-
n konnen. Die Ab-

Die Erkenntnisse aus den Labormafkstabsversuchen sol
angewendet werden, das heikt, es wird gepriift, ob mit Hilfe des im L
itelten Transferfaktors die Pilotexperimente pradiktiv simmliert werde

bildungen 47 und 48 stellen am Beispiel von Versuch 7 die Gimulation (Prr—rp = 0,292
und Gasphase sowie dem

ent. Betrachtet man aber
so ist fest-

~) den experimentellen Konzentrationsprofilen der Fliissig-
Temperaturprofil gegeniiber. Die Ubereinstimmung ist exzell
ﬂmﬂiﬁs die vollstandig pradiktive Simulation mit Prp—rD = 1 (=--)s

tustellen, dass diese die experimentellen Daten ebenfalls sehr gut wiedergibt und dass

i T —) bes . Selbst
ir geringe Unterschiede zur Simulation mit BoniD = 0,292 (—) bestehen. Se

die Simulation ynter der Annahme chemischen Gleichgew
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Abbildung 47: Reaktivdestillation im PilotmaBstab mit Katapak 500.Y, Konzentra-

tionsprofile (Fliissigphase) und Temperaturprofil: Vergleich zwischen
experimentellen Daten (A, Versuch 7) und Simulation (-- -, Reak-
tionsgleichgewicht; - - -, Reaktionskinetik pridiktiv, ®ggp_pp = 1; —
Reaktionskinetik mit Transferfaktor aus Labormafstab, 5;;_.rm &
0,292). Schattiert: Reaktionszone.
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Die am Beispiel von Versuch Nr. 7 erhaltenen Ergebnisse sind représentativ fiir alle Pi-
lotmafistabsexperimente, ndmlich dass deren Simulation relativ insensitiv beziiglich der
Reaktionsgeschwindigkeit ist. Dies ist dadurch bedingt, dass die Reaktionszone im Pi-
lotmafstab sehr gro® dimensioniert ist, in Kombination mit einem ungiinstig gewihlten
Verhiltnis von organischem Destillatabzug zu Feedgesamtstrom. Betrug letzteres Ver-
hiiltnis in den Labormabstabsexperimenten typischerweise nur 0,03 gpesi(org)/ Ereed ges) S0
wurden die Pilotmafstabsexperimente in der Regel mit einem zehn mal héheren Ver-
hiiltnis von 0,3 gest(org)/Greed,ges gefahren. Dieser groke organische Kopfabzug zwingt
einen Teil des zugefiihrten Hexanols ab der Feedstelle sofort nach oben und damit aus
der Kolonne heraus, ohne in die Reaktionszone zu gelangen. In der Konsequenz steht zu
wenig Hexanol in der zu groken Reaktionszone zur Verfiigung. Daher findet die Haupt-
reaktion nur im oberen Drittel der Reaktionszone statt, wohingegen in den unteren zwei
Dritteln kein Hexanol mehr vorhanden ist und somit dort keine Reaktion abliuft (bis
auf die Nebenreaktion ausgehend vom in hoher Konzentration vorhandenen Hexylace-
tat). Je nachdem mit welchem Kinetik- oder gar dem Reaktionsgleichgewichtsmodell
gerechnet wird, reicht der reaktionsrelevante Bereich nur verschieden tief — die Reak-
tionszone ist aber gro genug, um diese Unterschiede zwischen den Simulationsmodellen
zu puffern, so dass sich dhnliche Ergebnisse mit den verschiedenen Modellen ergeben. Als
Folge erlauben die PilotmaRstabsexperimente keine Aussage dariiber, ob das Scale-up-
Prodedere unter Verwendung der LabormaRstabsinformation (5,];':’_,@ = 0,292) Erfolg
versprechend ist. Dagegen kann die Aussage getroffen werden, dass eine Reaktivdesti-
llationskolonne mit grobziigig dimensionierter Reaktionszone sehr gut simuliert werden
kann, da sich Fehler in der Reaktionskinetikiibertragung kaum auswirken.

Unter Verwendung des reaktionskinetischen Modells mit dem mittleren Transferfak-
tor aus den Labormafstabsexperimenten von 0,292 werden noch einige pridiktive Si-
mulationsergebnisse vorgestellt. Zum Beispiel liefert der Vergleich der experimente-
llen Hexanol-Umsiitze eines jeden einzelnen Experiments (Zahlen in Anhang E.3.2)
mit den entsprechenden pridiktiven Simulationen eine Untervorhersage von im Mittel
2,3 +2,1%. Zieht man in Betracht, dass noch 1-2% des experimentellen Hexanol-
Umsatzes fiir die Bildung unbekannter Nebenkomponenten wmgesetzt wird, ist dies
ein sehr gutes Ergebnis. Weiterhin zeigen die Abbildungen 49 und 50 die Ergebnis-
se der Experimente Nr. 3 (Serie 1) und Nr. 11 (Serie 2) in direktem Vergleich (Ab-
bildung 49: Konzentrationsprofile Flisssigphase und Temperaturverlauf; Abbildung 50:
Konzentrationsprofile Gasphase). Diese beiden Experimente sind gleich beziiglich aller
Prozessparameter, der einzige wesentliche Unterschied ist die jeweils eingesetzte kata-
Iytische Packung (Serie 1: Katapak-S 250.Y; Serie 2: Katapak-S 500.Y) und damit die
in der Reaktionszone installierte Trennleistung. Die dadurch verursachten Unterschiede
im Prozessverhalten sind zwar nicht groR, doch werden sie qualitativ und quantitativ
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korﬂ:i;; vzn di: Simulation wiedergegeben. Das trifft sowohl fiir die gezeigten Profil

auch fiir e:; msatz zu. Der experimentelle Umsatz sinkt packungsbedingt vo: 0896 5

(Exp. 3) auf 869 % (Exp. 11), die Simulation gibt dies mit 89,1 und 86 [)gV 'nd o
; ,0% wieder.
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Abbildung 49: Reaktivdestillation im Pilotmakstab mit Katapak 250.Y (Versuch 3)

und 500.Y (Versuch 11), Konzentrationsprofile (Fliissigphase) und
Temperaturprofil: Vergleich zwischen experimentellen Daten (A, Ver-

such 3; A, Versuch 11) und Simulation (—, Versuch 3; ---, Versuch
. . . e b
11; Reaktionskinetik mit Transferfaktor aus Labormafkstab, ‘P:Span =

0,292). Schattiert: Reaktionszone.
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5.2.3 Vergleich rate-based und Gleichgewichtsstufenmodell

Die rate-based Simulationen wurden von Kloker mit dem rate-based Simulator PROFI-
LER durchgefiihrt, welcher im Rahmen des EU-Projekts INTINT [5] an der Universitit
Dortmund entwickelt wurde. Details zu PROFILER, der Modellierung und den Simu-
lationsergebnissen sind in der Arbeit von Kldker zu finden [85]. Kloker fiihrte die rate-
based Simulationen mit den in dieser Arbeit bestimmten Stoffdaten durch (vgl. Kapi-
tel 3). Nur bei der Reaktionskinetik ist anzumerken, dass dabei die Modellgleichung (30)
ohne die konzentrationsabhingige Formulierung gemé® Gleichung (43) eingesetzt wur-
de (Parameter: kit = 346130 (mol/(s moly+)), Eff' = 47,8k /mol). Folglich wurden
auch die Simulationen mit dem Gleichgewichtsstufenmodell, die in diesem Abschnitt mit
denen des rate-based Modells verglichen werden, unter Verwendung dieser Reaktionski-
netik gemacht.

Abbildung 51 stellt am Beispiel von Versuch 4 (LabormaRstab) die Simulationsergebnisse
des rate-based und des Gleichgewichtsstufenmodells den experimentellen Daten gegen-
iiber. Der Transferfaktor wurde, getrennt fiir die beiden Modelle, an den gemessenen
Umsatz angepasst. Vergleicht man die simulierten Profile, so ist eine weitgehende Uber-
einstimmung der beiden Modelle zu sehen, wobei die Ergebnisse des rate-based Modells
in Bezug auf die experimentellen Daten sogar geringfiigig schlechter liegen. Interessant
ist der Vergleich des Transferfaktors, der sich bei Verwendung der beiden Modelle ergibt.
Wie in Tabelle 21 fiir den Versuch 4 sowie fiir vier weitere Experimente zu sehen, sind die
individuellen Transferfaktoren eines jeden einzelnen Experiments praktisch unabhéingig
von der Art der Modellierung.

Tabelle 21: Vergleich zwischen rate-based Modell (NEQ) und Gleichgewichtsstufenmo-
dell (EQ) beziiglich der Transferfaktoren (Ermittlung durch individuelle
Anpassung an experimentellen Essigsiureumsatz; Reaktionskinetikmodell
ohne Gleichung (43)) anhand von Reaktivdestillationsexperimenten im La-
bormafgstab.

Exp. 4 | Exp. 5 I Exp. 8 | Exp. 9 | Exp. 17
E
¢§§a““ 0,374 | 0,353 | 0,340 | 0,306 | 0,398
Prrogrn || 0,380 | 0,360 | 0,345 | 0,300 | 0,401

Die sehr gute Ubereinstimmung zwischen rate-based und GleichgeWichtsstufenmodell ist
in Einklang mit den Ergebnissen anderer Autoren [17, 125, 169] fiir verschiedene Stoff-
systeme. Daraus lisst sich folgern, dass fiir das Reaktivdestillationssystem dieser Arbeit
und dhnliche Stoffsysteme die Verwendung des Gleichgewichtsstufenmodells ausreichend
ist (vorausgesetzt des Vorhandenseins guter NTSM-Werte). Die nachfolgenden Simula-

tionsstudien werden ausschlieflich mit dem Gleichgewichtsstufenmodell durchgefiihrt.
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Ahbild“ng 51: Reaktivdestillation im Labormafstab mit Katapak-S, Konzentrations-

profile (Fliissigphase) und Temperaturprofil: Vergleich zvlvlischer; 1111;;
satzangepassten Simulationen mit dem fate—bas‘ed Molc:e [()—.-t; .
dem Gleichgewichtsstufenmodell (—) sowie experimentellen Da 5

Exp. 4). Schattiert: Reaktionszone.
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5.2.4 Simulationsstudien

5.2.4.1 Parametersensitivitit

Die Sensitivitit der Reaktivdestillationssimulation beziiglich Stoffdaten und Packungs-
parametern ist ein wichtiges, in Reviews immer wieder angesproches Thema [62, 104,
173]. Besondere Betrachtung verdienen die Haupteinflussfaktoren auf Reaktion und
Stofftransport, nimlich die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante, die Parameter zur Be-
schreibung des Phasengleichgewichts (hier: NRTL-Parameter) und der NTSM-Wert.

Beziiglich der NRTL-Parametersensitivitit wird hier das Konzept der 7°-Studie ein-
gefiihrt (vgl. [126]). Das Problem bei der Untersuchung der Prozesssensivitit zu den
NRTL-Parametern ist deren grofe Anzahl und fehlende physikalische Interpretierbar-
keit, so dass es keinen Sinn macht, diese direkt zu variieren. Dieses Problem wird fol-
gendermafen gelost: Ausgangspunkt sind vorhandene NRTL-Modellparameter eines Bi-
nérsystems, aus denen sich die Aktivitiitskoeffizienten der einzelnen Komponenten in
unendlicher Verdiinnung 7 berechnen lassen. Diese werden mit einer je nach Stoffda-
tenlage abzuschitzenden experimentellen Unsicherheit (z.B. 30 %) beaufschlagt. An
die veriinderten Werte von 7%° werden jeweils neue NRTL-Parameter angepasst. Dies
fiihrt zu gezielt manipulierten Aktivititskoeffizientenverliufen, die im gesamten Kon-
zentrationsbereich systematisch von den Originalwerten abweichen, diesen aber in ih-
rem Verlauf immer noch #hnlich sind. Werden nun mit jedem einzelnen manipulier-
ten NRTL-Parametersatz, getrennt fiir jedes Biniirsystem, Prozesssimulationen durch-
gefiihrt, so kann anhand des Prozessverhaltens abgeschatzt werden, wie wichtig die Pha-
sengleichgewichtsdaten der einzelnen Binérsysteme sind und somit, ob hohe Qualitiits-
anforderungen fiir deren Bestimmung bestehen. Dieses Vorgehen wurde beziiglich des
Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewichts auf die Hexylacetat-Reaktivdestillation angewendet.
Das Ergebnis ist, dass die Binfirsysteme Essigsiure + Hexanol, Essigsiure + Hexylacetat
und Hexanol + Hexylacetat am einflussreichsten sind. Dagegen haben die wasserhalti-
gen Biniirsysteme Wasser + Essigsiure, Wasser + Hexanol und Wasser + Hexylacetat
nur geringen Einfluss. Dies ist plausibel, da sich Wasser als Leichtsieder vorwiegend
in der Gasphase aufhilt und somit die Reaktion in der Fliissigphase nicht beeinflusst.
Entsprechende Studien wurden auch fiir die NRTL-Parameter zur Beschreibung des
Flissig-Fliissig-Gleichgewichts (Dekanter im Reaktivdestillationsprozess) gemacht [103].
Gemif dem dortigen Ergebnis wurde speziell auf die Bestimmung hochwertiger LLE-
NRTL—.Parameter in den essigséurehaltigen Bindirsystemen Wert gelegt. Diese Ergebnisse
E{:‘;&:;‘;;ﬁ:zl}i:;;] LLE-}(EiJinﬁusses auf flie Rea‘ilktivdestillation spielten eine maSge-
s NRTL_parame.atnung -er Phasenglelchgewmhtsexperimente (Abschnitt 3.2.1-.1}
erbestimmung (Abschnitt 3.3.3). Details und Zahlenwerte sind
wegen des Umfangs nur in den Arbeiten von Penner und Léw [103, 126] gegeben.
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Die Sensitivitit des Reaktivdestillationsprozesses zur gemessenen Reaktionsgeschwin-
digkeit ist implizit schon im vorangegangenen Abschnitt diskutiert worden. Demnach
sind aus genannten Griinden die Pilotmafstabsexperimente so insensitiv zur Reaktions-
kinetik (cf. Abbildungen 47 und 48), dass eine Absenkung der Reaktionsgeschwindigkeit
um 0% (@ag—rp = 0,292 im Vergleich zu ®rp_.rp = 1) geringe Auswirkungen auf die
Kolonnenprofile und den Umsatz (Anderungen im Mittel um 2,1 %) hat. Dagegen ist
die Reaktionsgeschwindigkeit bei den Labormafkstabsexperimenten von hohem Einfluss,
anzeigend, dass die Hexylacetatreaktion bei diesen Bedingungen weit vom Gleichge-
wichtszustand entfernt ist (cf. Abbildung 46). Hier fithren Variationen in der Reaktions-
geschwindigkeit (ausgehend vom mittleren Transferfaktor von 0,292) von nur 5% schon
1 Umsatzénderungen von 2 %.

Der NTSM-Wert ist ein wichtiger Parameter des Gleichgewichtsstufenmodells. Geméf
Anhang E.1.1 wird fiir die Laborpackungen Katapak-S und Multipak-T1 mit NTSM-
Werten von 3/m gerechnet. Abbildung 52 zeigt am Beispiel der Labormafkstabsexperi-
mente Nr. 4 (Katapak-S) und Nr. 27 (Multipak-11) die Auswirkungen einer Erhthung auf
4/m. Der Einfluss auf die Simulation ist gering. Dies driickt sich auch im Transferfaktor
aus, der sich aus einer Anpassung der einzelnen Simulationen auf den jeweiligen Essig-
sireumsatz der beiden Experimente ergibt. Im Fall des Versuchs Nr. 4 dndert sich dieser
bei Erhohung des NTSM-Werts von 0,289 auf 0,287, im Fall von Versuch Nr. 27 von 0,244
auf 0,241  das heift, dass die ermittelten Transferfaktoren von Fehlern im NTSM-Wert
weitgehend unabhiingig sind (im Fall der Hexylacetat~Reaktivdestillationsexperimente).

5.24.2 Nebenreaktionen und unbekannte Komponenten

Die bisherigen Simulationen im Labormafstab wurden unter Vernachléssigung der Ne-

benreaktionen <II> bis <IV> und von Feedverunreinigungen sowie sich bildenden un-
bekannten Komponenten durchgefiihrt. Im PilotmaRstab wurde nur die Hexen-Bildung
iber einen Seitenfeed gemiik der experimentellen Bildungsrate beachtet, jedoch auch
hier die Nebenreaktionskinetik nicht implementiert.

In einer Studie zum Einfluss der unbekannten Komponenten wurden diese in zwei Pseu-
dokomponenten zusammengefasst und iiber einen Seitenfeed der Reaktivdestillationsko-
lome zugefiihrt. Heptan und Heptylacetat wurden ausgehend von den Ergebnissen der
GO-MS-Analyse (siehe Abschnitt 5.1.2.2) und unter Beriicksichtigung des Verteilver-
haltens zwischen Kolonnenkopf und -sumpf als Pseudokomponenten ausgewihlt, um als
lewellige Vertreter fiir die leicht- und schwersiedenden Verunreinigungen zu fungieren.
Die Brgebnisse von Petri |128] zeigen, dass sich der Aunfwand aber nicht lohnt, da der

Einfluss zu gering und die Willkiir der Komponentenauswahl zu grok ist.
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Abbildung 52: Reaktivdestillation im Labormagstab mit Katapak-S (Versuch 4, links)
und Multipak-TT (Versuch 27, rechts), Konzentrationsprofile (Fliissig-
phase): Vergleich zwischen experimentellen Daten (A, Wasser; o, Essig-
sdure; 0, Hexanol; v, Hexylacetat) und Simulation (individuell um-
satzoptimierte Reaktionskinetik; —, NTSM = 3/m; ---, NTSM =
4/m). Schattiert: Reaktionszone.

Viel interessanter ist dagegen die Erfassung der Nebenreaktionen <II> bis <IV> ent-
sprechend der in Abschnitt 3.7.3 ermittelten Reaktionskinetiken. Im Fall des Labor-
makstabversuchs Nr. 4 trat die Hexen-Bildung mit einer Selektivitit von 0,04% und
einem Massenanteil im organischen Destillatstrom von 0,006 g/g (jeweils unter Beriick-
sichtigung des Kiihlfalleninhalts) nur in Spuren auf, wihrend gleichzeitig kein Dihexyl-
ether beobachtet werden konnte. Die Simulation dieses Versuchs unter Beriicksichtigung
der Nebenreaktionen (mittlerer Transferfaktor von (1,292 auf aile Reaktionen angewen-
det) sagt fiir die Hexen-Bildung eine Selektivitiit von 0,7 % bei einem Massenanteil im
Dest(org)-Strom von 0,092 8/g voraus, sowie einen Dihexylether-Massenanteil im Sumpf
von 0,0007 g/g. Die Hexen-Bildung wird also deutlich zu hoch vorhergesagt, wihrend
die Spuren der Dihexyletherbﬂdung gut getroffen werden.

Im Gegensatz zu den Labormagstabsversuchen trat die Hexen-Bildung bei den Pilot-
mafkstabsversuchen in grofem AusmaR auf. Passend zu den in den Abbildungen 47 und
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48 gezeigten Konzentrationsprofilen ('Ha,uptreaktionskumponenten) von Versuch 7 (dor-
tige Simulationsprofile mit Hexen als Seitenfeed) zeigt Abbildung 53 die unter Beriick-
sichtigung der Nebenreaktionskinetiken erhaltenen Ergebnisse. Das linke Bild zeigt das
experimentelle Gasphasenkonzentrationsprofil von Hexen zusammen mit den Ergebni-
sen der pradiktiven Simulationen (---, ohne Transferfaktor (®pg_pp = 1); —, mit
Transferfaktor aus Labormagstab (E;f;:;m, = 0,292)). Auf die Darstellung des Konzen-
trationsprofils von Hexen in der Fliissigphase (<0,002 mol/mol) sowie von Dihexylether
in Fliissig- und Gasphase (<0,0002 mol/mol) wird wegen zu kleiner Molanteile verzich-
tet. Wie zu sehen, liegt die Vorhersage der Hexen-Bildung mit 5;‘::‘,@ = 0,292 (—)
etwas zu tief, wihrend die Vorhersage mit ®gg_.yp = 1 (---) etwas zu hoch liegt. Dies
spiegelt sich auch in den berechneten Selektivititen wieder, wie in Tabelle 22 fiir die
Versuche 7 und 10 zu sehen ist. In dieser Tabelle sind auch die Modellvorhersagen be-
ziglich des Dihexylether-Massenanteils im Produkt-Strom angegeben — sie stimmen gut
mit dem experimentellen Wert iiberein.

Tabelle 22: Nebenproduktbildung bei der Reaktivdestillation im Pilotmagstab am Bei-
spiel der Experimente 7 und 10. Vergleich Simulation und Experiment an-
hand von Selektivitit und Produktreinheit.

Experiment 7 Experiment 10
S[};EExNOH x;-!n;:)(Ac,}’mdukt / SII:IISL%H J xg—ln;)cAc,Prudukt /
% 8/g % g/s
Experiment 7,0 ~ 0,003 25 ~ 0,003
Sim. (Ppp_pp = 0, 292) 49 0,0014 2.7
Sim. (®pp—pp = 1) 154 0,0006 10,4

Die Wertung der einzelnen Nebenreaktionen beziiglich ihrer Wichtigkeit wird im rech-
ten Bild von Abbildung 53 anhand der Produktionsraten von Hexylacetat, Hexen und
Dihexylether (Berechnung mit 5;::’_,39 = 0, 292) diskutiert. Erstens wird deutlich, dass
die Bildungsraten von Hexen und Dihexylether zwei, respektive drei Grofenordmung-
en kleiner sind als die von Hexylacetat. Zweitens wird Dihexylether nur in geringen
Mengen und nur im oberen Teil der Reaktionszone gebildet, da nur dort Hexanol in der
Flissigphase vorhanden ist (siehe Abbildung 47, rechts oben). Drittens erstreckt sich die
Hexenbildung iiber die gesamte Reaktionszone, ist aber in der unteren Hiilfte, wo hécfls»
te Hexylacetatkonzentrationen vorliegen, am stiirksten und sorgt dort fiir eine negative
Hexylacetatreaktionsrate. Demnach ist die Bildung iiber Reaktion <TV> dominant.

Zusammenfassend bleibt festzuhalten, dass die Simulationen unter Beriicksichtigung der
emittelten Nebenreaktionskinetiken die Grokenordnung der Nebeﬁreaktionsp.roblema—
tk insgesamt, gut beschreiben; nur die Hexen-Bildung im Labormabstab wird deut-
lich iberschiitzt. Dieses Ergebnis ist insbesondere vor dem Hintergrund des vorldufigen
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Abbildung 53: Nebenproduktbildung bei der Reaktivdestillation im Pilotmakstab,
Versuch 7. Linkes Bild: Hexen-Konzentrationsprofil in Gasphase, Ex-
periment (A) und Simulation (---, Reaktionskinetik mit ®gg_grp = ;

—, Reaktionskinetik mit Transferfaktor aus Labormafstab, aﬁb_m =
0,292). Rechtes Bild: Bildungsraten (Simulation mit aléﬁj_,,m =10,292)
von Hexylacetat (—), Hexen (---) und Dihexylether (- - - ). Schattiert:
Reaktionszone.

‘harakters der Nebenreaktionskinetiken bemerkenswert, da diese in nur wenigen Expe-
rimenten und nur ausgehend von reinem Hexanol beziehungsweise reinem Hexylacetat
ohne simultanes Auftreten der Hauptreaktion ermittelt wurden. Diese Bedingungen sind
im Pilotmakstab weitgehend gegeben (in weiten Bereiche der Reaktionszone findet kei-
ne Hauptreaktion statt und es bestehen schr hohe Hexylacetatkonzentrationen), jedoch
herrschen im Labormafstab andere Konzentrationsverhiltnisse und die Hauptreaktion
findet simultan iiberall statt. Dies kénnte die gute Ubereinstimmung der Simulation
mit den Pilotexperimenten bei gleichzeitiger Ubervorhersage der Labormakstabsexperi-
mente erkliren und zeigt die Notwendigkeit weiterer Arbeiten, um belastbare Aussagen
machen zu kénnen.
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5.3 Diskussion

5.3.1 Transferfaktor

Die bisherigen Ergebnisse zeigen, dass zwar eine vollstindig priidiktive Simulation der
Produktion von Hexylacetat mittels Reaktivdestillation nicht méglich ist, dass jedoch
pach Einfithrung eines einfachen, konstanten Transferfaktors eine sehr gute Wiedergabe
im gesamten untersuchten Parameterbereich gegeben ist. Nun ist der Transferfaktor, der
mit einem Wert von 0,292 deutlich von Eins verschieden ist, physikalisch-chemisch zu

interpretieren.

5.3.1.1 Fluiddynamik

Zuniichst kinnen die Ergebnisse von Kapitel 4 (Rieselbettreaktor) mit denen von Ka-
pitel 5 (Reaktivdestillation) verkniipft werden, um den Einfluss der Fluiddynamik zu
eruieren. Da in beiden Fillen die Abweichung der vollstindig pridiktiven Simulation
(ideale Rohrreaktorkinetik ohne Transferfaktor) von den experimentellen Daten auf die
gleiche Art und Weise erfasst wurde, konnen die ermittelten Transferfaktoren ®rpr_.TBR
und ®pp_pp direkt miteinander verglichen werden. Dazu sind in Abbildung 54 die
Transferfaktoren der einzelnen Rieselbettreaktor- und Reaktivdestillationsexperimente
(Labormafstab, Packung Katapak-S) eingetragen. Die Auftragung erfolgt iiber der Flii-
ssigkeitsbelastung, dem aus fluiddynamischer Sicht wichtigsten Einflussparameter. Da
sich die in Rieselbettreaktor und Reaktivdestillation eingesetzten Packungen aufgrund
des Durchmesserunterschieds (50 mm und 55 mm) beziiglich ihres Katalysatorvolumen-
anteils um 25 % unterscheiden (siehe Packungsdaten in den Anhingen D.1 und E.1.1),
wird nicht die leerrohrquerschnittsbezogene Fliissigkeitsbelastung wy, sondern die kata-
Iysatorbezogene Fliissigkeitsbelastung wy, katia Zur Auftragung gewiihlt. Die Rohdaten
fiir die Erstellung von Abbildung 54 sind in Anhéngen D.2 und E.3.1 gegeben.

Aus Griinden der Ubersichtlichkeit sind in Abbildung 54 nur die Labormagstabs-
Reaktivdestillationsexperimente mit der Packung Katapak-S eingezeichnet. Die Trans-
ferfaktoren der Experimente mit der Multipak-1I liegen sehr dhnlich (im Mittel nur um
0,03 tiefer), so dass die nachfolgende Diskussion genauso fiir diese Experimente gilt.
Die mittlere Temperatur in der Reaktionszone der Reaktivdestillationsexperimente be-

triigt 115,0 + 4, 5°C. Daher sind in Abbildung 54 nur die Rieselbettreaktorexperimen-

te bei einer einheitlichen Temperatur von 120°C eingetragen. Weiterhin ist anzumet-

ken, dass der mittlere transformierte Hexanol-Molant

0.434+0,05 mol /mol betriigt — diesem Sachverhalt kommen die Rieselbettreakto%'expen—
— 0,402 mol/mol (°) am nichsten.

mente der Fliissigkeitsbelastungsstudie mit Xfieon i g
Trotzdem sind die beiden anderen Massenstromstudien (I, A), die sich in der Feedzu-

. * i tionszone
eil Xjexon 0 der Reak



- 5 Reaktivdestillation

1.0
0.8
2
T
=]
S 0.6
&
)
E 0.4
= X
eﬁ x—:@‘—w—x"x—ﬂﬂ—x—x
0.2 1
0.0 T J T ; 5
0 10 20 30 40 50 60

Wi gaia / M*/(m’s)

Abbildung 54: Vergleich der Transferfaktoren Prr—rTr der Rieselbettreaktorex-
perimente (0O/o/A, Fliissigkeitsbelastungsstudien bei 120°C und
KXfiexon = 0,224/0,402/0, 609 mol /mol) mit Transferfaktoren ®pp_np
der Reaktivdestillationsexperimente im Labormakstab mit Katapak-S
(x, einzelne Experimente; —, Mittelwert 0,292).

sammensetzung unterscheiden, zusitzlich eingetragen, da sie ein Maf dafiir geben, wie

sich der Transferfaktor aufgrund des Konzentrationseinflusses verschieben kann.

Nach diesen Vorbemerkungen kinnen die Transferfaktoren fiir die Ubertragung der
Reaktionskinetik vom Rohrreaktor zum Rieselbettreaktor und entsprechend vom Rohr-
reaktor zur Reaktivdestillation zueinander in Beziehung gesetzt werden. Demnach lasst
sich allein durch fluiddynamische Einfliisse auf die Reaktion — dieser Effekt wurde mittels
der Rieselbettreaktorexperimente isoliert untersucht (vgl. Abschnitt 2.5.1.2) - ein Trans-
ferfaktor von etwa 0,65 erkliren. In Anbetracht des zu interpretierenden mittleren Trans-
ferfaktors von 0,292 ist also die F luiddynamik von groRer Bedeutung. Gleichzeitig zeigt
dies aber auch, dass noch andere Einflussfaktoren auf die Reaktion gegeben sein miissen.
Diese werden in den nachfolgenden Abschnitten diskutiert.

Zuvor wird noch auf den Unterschied zwischen dem mit steigender Fliissigkeitsbelastung
steigenden Transferfaktor der Rieselbettreaktorexperimente im Gegensatz zu dessen
konstanten Verlauf bei den Reaktivdestillationsexperimenten eingegangen. Im Fall der
Experimente im Rieselbettreaktor ist der steigende Verlauf sowohl durch verbesserte
I.(atalysatorausnutzung als auch durch geringeren Einfluss der Reaktionsgleichgewichts-
limitierung bei groferen Durchsitzen bedingt (siehe Erklirungen in Abschnitt 4.3). Den
Effekt der verbesserten Katalysatorausnutzung wird man auch bei der Reaktivdestilla-
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tion erwarten. Andererseits unterscheidet sich die Reaktivdestillation vom Rieselbett-
reaktor wesentlich dadurch, dass ein stetiges Ausstrippen des Produkts Wasser und
damit nie auch nur der Ansatz einer Gleichgewichtslimitierung gegeben ist (siehe z.B.
Fliissigphasen-Konzentrationsprofile in Abbildung 46; Wasseranteil in Reaktionszone ist
Null). Dies erklirt zumindest, warum der Anstieg des Transferfaktors in der Reaktivde-
stillation geringer ausfallen muss — dass er aber auch zu kleinen Fliissigkeitsbelastungen
hin nicht abfillt, ist unerwartet.

5.3.1.2 Dampf-Fliissigkeit-Stofftransport

Ein wesentlicher Unterschied zwischen Reaktivdestillation und Rieselbettreaktor und
damit ein Ansatzpunkt zur Erklirung der Unterschiede zwischen den jeweiligen Trans-
ferfaktoren ist das Vorhandensein einer im Gegenstrom strémenden Dampfphase in der
Reaktivdestillation. Der Einfluss der Dampfphasenstrémung auf die Fluiddynamik der
fliissigen Phase und damit auf die Reaktion in der Fliissigphase ist gering [114]. Viel
wichtiger ist die Frage, ob der simultan auftretende Dampf-Fliissigkeit-Stofftransport
die Reaktion beeinflusst und damit den Transferfaktorunterschied zwischen Rieselbett-
reaktor und Reaktivdestillation bedingt. Dies betrifft unmittelbar die Frage nach der
Modellierung und damit, ob das verwendete Gleichgewichtsstufenmodell die Verhalt-
nisse wenn auch vereinfacht so doch quantitativ korrekt beschreibt. Zum Beispiel ist es
maglich, dass die Reaktion den Dampf-Fliissigkeit-Stofftransport und damit den NTSM-
Wert beeinflusst. Die Antwort geben Simulationen mit dem in Abschnitt 2.5.4.2 vorge-
stellten rate-based Modell, welches die Kombination von Reaktion und Stofftransport
detaillierter beschreibt. Wie in Abschnitt 5.2.3 zu sehen, fithren die Simulationen mit den
beiden Modellen zu iibereinstimmenden Ergebnissen, so dass die Art der Modellierung

des Dampf-Fliissigkeit-Stofftransports als Ursache ausgeschlossen werden kann.

5.3.1.3 Reaktion unter Siedebedingungen

Ein anderer wichtiger Unterschied zwischen den Rieselbettreaktor- und den Reaktiv-

im letzteren Fall die Reaktion unter Siedebe-

destillationsexperimenten ist der, dass ;
Fliissigkeit reagiert.

dingungen abliuft, wihrend im Rieselbettreaktor eine unterkiihlte
Die Siedebedingungen in der Reaktivdestillation kénnen einen negativen Einfluss auf den
tellt, dass die Reaktion in den Katalysator-
Makroporen ablauft und sich dort neben Hexylacetat die leichtsiedende Komponente
Wasser bildet. Das Wasser wird verdampfen und in die Gasphase iibergehen. Erfolgt
dies (teilweise) schon in den Poren, dann hemmt das den Zutransport ar.l Edukten und
kann so die Reaktionsgeschwindigkeit erheblich herabsetzen. Die Frage ist nur, (')b der
Energiezutransport fiir die partielle Verdampfung innerhalb der Poren gegeben ist, da

Reaktionsumsatz haben, wenn man sich vors
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freiwerdende Reaktionsenthalpie dafiir nicht in Frage kommt (Reaktion <I> praktisch
ohne Wirmetonung). Diese Frage ldsst sich zum jetzigen Zeitpunkt nicht kliren.

5.3.1.4 Fliissigkeitsverteilung

Sowohl bei den Rieselbettreaktorexperimenten als auch bei denen zur Reaktivdestilla-
tion wurde eine zentrale Tropfstelle bei 50 bzw. 55 mm Kolonnendurchmesser eingesetzt.
Im Fall des Rieselbettreaktors wurde im Sinne einer guten Flisssigkeitsverteilung eine ex-
tra 10 bzw. 20 em hohe Lage nichtreaktiver Packung zur Fliissigkeitsverteilung zwischen
Tropfstelle und Reaktivpackung eingesetzt. Im Gegensatz dazu wurde bei den Reaktiv-
destillationsexperimenten die Fliissigkeit direkt auf die Reaktivpackungen getropft. Dies
fiihrt sicherlich zu einer deutlich verminderten Katalysatorausnutzung in der obersten
Packungslage, bis die Fliissigkeit sich ausreichend radial verteilt hat. Die Konsequenz
davon ist ein weiter von Eins abweichender Transferfaktor im Fall der Reaktivdestilla-
tion. Nicht zuletzt die Experimente mit der Multipak-Packung deuten auf die Relevanz
dieses Aspektes hin. Eine Quantifizierung ist jedoch nicht méglich.

5.3.1.5 Stoffdaten

Die thermodynamische Stoffdatenbasis wurde bis ins Detail anhand der Literatur iiber-
priift und im Fall von Liicken mit zahlreichen Experimenten zu Dampfdruck, Dampf-
Fliissigkeit- und Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht ergiinzt (siehe Abschnitt 3.3). Die Pha-
sengleichgewichtsvorhersage wurde anhand von Multikomponentengemischen des reak-
tivdestillationsrelevanten Konzentrationsbereichs iiberpriift und ergab gute Ergebnisse.
Dies spricht fiir eine hohe Verlisslichkeit beziiglich dieser Stoffdaten und damit gegen
fehlerhafte Auswirkungen auf den Transferfaktor.

Fiir die Ermittlung der Reaktionskinetik wurde ein hoher Aufwand getrieben (Ab-
schnitt 3.7). Unsicherheiten bei den Rohrreaktorexperimenten oder die Art der Reakti-
onskinetikmodellierung haben zwar direkten Einfluss auf die absolute Gréke des Trans-
ferfaktors, wirken sich aber aufgrund der Definition des Transferfaktors gleichermaken
auf ®rp_ g und Prp_gp aus. Demnach haben Unsicherheiten in der Reaktionskinetik
keinen Einfluss auf das Verhiltnis der beiden Faktoren zueinander und damit auf den

verbleibenden Unterschied zwischen Rieselbettreaktor und Reaktivdestillationskolonne.

5.3.2 Vergleich mit der Literatur

Einen Uberblick iiber einige Arbeiten aus der jiingeren Literatur, die umfassend und
detalllilert von heterogen katalysierten Reaktivdestillationsexperimenten sowie deren Si-
mulation berichten, gibt Tabelle 23, Alle in dieser Tabelle genannten Autoren berichten
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von mindestens guter, teilweise von exzellenter ["Jbereinstimmung zwischen Experiment
und Simulation ohne jegliche Verwendung anpassbarer Parameter und das obwohl oft
cin deutlich geringerer Aufwand beziiglich der Ermittlung der Reaktionskinetik (z.B.
Anzahl der Experimente, Extrapolation des Temperatur- und Konzentrationsbereichs)
oder der GE-Modellparameter (z.B. nur Abschitzung mit UNTFAC) betrieben wurde.
Damit stellt sich die Frage, was die Experimente der anderen Autoren gegeniiber der
hier betrachteten Anwendung auszeichnet.

Tabelle 23: Uberblick iiber Literatur (ab 2000), die Ergebnisse von heterogen kataly-
sierten Reaktivdestillationsexperimenten mit Simulationen ausfiihrlich ver-

gleicht.
Quelle Stoffsystem |
Hoffmann et al. [69] Methylacetat
Klker et al. |86 Ethylacetat
Kolodziej et al. [90] TAME
Moritz et al. [110] Methylacetat
Pipken et al. [134] Methylacetat
Singh et al. [153] Butylacetat
Steinigeweg und Gmehling [159] | Butylacetat
Steinigeweg und Gmehling [160] | Methyldekanoat

5.3.2.1 Dimensionslose Kennzahl zur Klassifizierung von heterogen

katalysierten Reaktivdestillationsprozessen

Ein detailliertes Nachvollziehen der einzelnen in Tabelle 23 genannten Arbeiten ist nur

mit hohem Aufwand maglich. Stattdessen wird hier versucht, die wesentlichen Einfluss-

faktoren in einer dimensionslosen Kennzahl zusammenzufassen, um anhand derer die

experimentellen Untersuchungen einzuordnen und zu beurteilen. Motivation und An-
satzpunkt sind die Ergebnisse dieser Arbeit: die Labormagstabsexperimente sind sehr
kinetiksensitiv und dementsprechend schwierig priidiktiv zu simulieren, wiihrend die Pi-

lotmagstabsexperimente relativ insensitiv beziiglich der Reaktionskinetik, dafiir aber in

sehr guter Ubereinstimmung mit den experimentellen Daten zu simulieren sind. Die

Analyse der Experimente dieser Arbeit zeigt, dass zwei Faktoren fiir eine Kinetikinse:lz-
sitivitit und damit eine gute Simulierbarkeit verantwortlich sind, nimlich zum einen .dle
installierte Reaktionskapazitit und zum anderen die Betriebsbedingungen. Lelztzterz? Sllv‘ld
nvielfiltig, als dass sie kompakt erfasst werden kénnen. Dagegen kann die Dimensionie-
g der Reaktionszone anhand einer dimensionslosen Kennzah
the die installierte Katalysatormenge eines realen Reaktivdestillationsprozess

minimale Katalysatormenge bezieht, die ein idealisierter Vergleichsprozess mit

1 beurteilt werden, wel-
es auf die

gleichem
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Umsatz benétigen wiirde. Die nachfolgenden Erliuterungen und Herleitungen werden

beispielhaft fiir die Reaktion
A+B = C+D (V)

gemacht, gelten aber allgemein (auch fiir das Vorhandensein inerter Komponenten).

Der reale Reaktivdestillationsprozess ist schematisch in Abbildung 55 links skizziert,
Wird der gesamte Prozess innerhalb der skizzierten Bilanzhiille als ,Black Box* betrach-
tet, so sind die Betriebsparameter irrelevant und der Prozess wird in Bezug auf die
Reaktionskapazitit allein durch Zusammensetzung und GroRe des Feedstroms (n,z%),
den (real) erzielten Reaktionsumsatz (X, ) sowie die (real) installierte Katalysatormenge
(mi2l ;) und die Temperatur, bei der die Reaktion stattfindet (mittlere Temperatur in
der Reaktionszone TR), charakterisiert. Dies alles sind leicht zugéngliche Grofen von
Reaktivdestillationsexperimenten. Die Verteilung der Komponenten auf Destillat- und
Sumpfstrom ist fiir die zu entwickelnde Methodik irrelevant — nur die Zusammense-
tzung der Summe der beiden Stréme ist relevant und wird durch den genannten Umsatz

bestimmt.

Der idealisierte Vergleichsprozess ist in Abbildung 55 rechts dargestellt. Dieser Ver-
gleichsprozess besteht innerhalb der , Black Box* aus einem Rohrreaktor (R), zwei Trenn-
apparaten (TI, TII) und einer Riickfiihrung (Rec) und muss auferhalb der ,Black Box*
die gleichen Anforderungen erfiillen, wie der reale Reaktivdestillationsprozess (siehe oben
und in Abbildung 55 links). Das heift, dass in den Vergleichsprozess der gleiche Feed-
strom hineingeht (2", 2), der bei gleicher Reaktortemperatur reagiert (T®) und den
gleichen Gesamtumsatz erzeugt (Xa; auch hier ist wieder nur die Summe der beiden
austretenden Strome wichtig und nicht deren Zusammensetzung im einzelnen), Die Idea-
litdt des Vergleichsprozesses besteht darin, diesen so zu betreiben, dass er die minimal
mogliche Katalysatormenge mﬂ‘:,tr benétigt. Das wird zum einen dadurch sichergestellt,
dass die beiden Trennapparate T1 und TII ideal selektiv angenommen werden: Trenn-
apparat TI trennt die Produkte der Reaktion vollstindig in den Strom P ab, wihrend
es dem Trennapparat TIT obliegt, genau so viel an Edukten iiber den Strom E aus
dem Prozess herauszuschleusen, wie es der gegebene Umsatz erfordert. Zum anderen
arbeitet der Prozess bei unendlich grobem Recyclestrom (nf*c — oo). Wie anhand ei-
ner detaillierten Analyse des zugrunde liegenden Gleichungssystems zu sehen, hat der
Vergleichsprozess unter den genannten Randbedingungen noch genau so viele Freiheits-
grade, dass die Zusammensetzung des Recyclestroms 2™ frei eingestellt werden kann.
Da aufgrund der unendlichen Groke des Recyclestroms dieser de facto gleich dem in
den Reaktor eintretenden Strom ist, wird die Zusammensetzung des Recyclestroms so
ge.wf:ihlt, dass die Reaktionsgeschwindigkeit im Reaktor maximal ist — also eine sté-
chlofnetrische Zusammensetzung. Zusitzlich sorgt der unendlich grofe Strom durch den
endlichen Reaktor dafiir, dass iiber die Reaktorliinge nur eine vernachlissigbare Kou-
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zentrationsinderung auftritt, so dass {iber die gesamte Reaktorlinge die Reaktion mit
maximaler Reaktionsgeschwindigkeit ablaufen kann. Die Konsequenz ist, dass der ski-
szierte Prozess den gewiinschten Umsatz (aus Reaktivdestillationsexperiment) mit der
kleinst méglichen Katalysatormenge leistet. Es ist anzumerken, dass als alternativer
Vergleichsprozess zuin Beispiel auch eine Membranreaktorkonstruktion verwendet wer-
den konnte, bei der sich bildende Produkte unmittelbar und selektiv abgetrennt und

nichtabreagierte Edukte umsatzgerecht recycliert werden.

Die unter den genannten Bedingungen minimal notwendige Katalysatormenge des Ver-
gleichsprozesses ldsst sich sehr einfach berechnen. Ausgangspunkt ist die Komponen-
tenmaterialbilanz des Rohrreaktors R, Gleichung (39). Da sich die Zusammensetzung
entlang der Reaktorlinge (beziehungsweise der Laufvariable Katalysatormasse) nicht
dndert (siche Erklirung oben), kann diese Gleichung sehr einfach integriert werden.
Beachtet man auferdem, dass die Konzentration der Produkte im Reaktor (ideale Ab-
trennung in TI, unendlich groRer Recyclestrom) und damit die Riickreaktionsgeschwin-
digkeit gleich Null ist, so ergibt sich fiir das Edukt A unmittelbar:

R,aus R,ei ac: g2 .
Al — Ayt = —mBin ol TR (TR, stochiometrische Zusammensetzung) (49)

Unter Beriicksichtigung des realen experimentellen Umsatzes X des Gesamtprozesses
gemik seiner Definitionsgleichung

Ank hR.ein " ﬁR,aus
Xo=—1= S A (46)
LTS Ty M

ergibt sich das Verhaltnis der real im gegebenen Reaktivdestillationsprozess installierten

Katalysatormenge zur minimalen Katalysatormenge des idealisierten Vergleichsproze-
sses zu

real real s afagt .
MiGater _ MKater * Clatar - THe” (TR, stochiometrische Zusammensetzung) )
min = 5
MKat tr zh nf - Xy

Betrachtet man die rechte Seite von Gleichung (47) genauer, so lisst sich das Ver-
hiiltnis zwischen realer und minimaler Katalysatormasse als Verhiltnis von Reaktions-
rate zu Produktabzug (An} = —AnR) und damit als Damkohler-Zahl Da (Bezug:
Reaktivdestillations—Gesamtprozess) interpretieren:

mieal . . il
Kattr _ Reaktionsrate bei miga! o T, stéch. Zusammensetzung

M. Produktabzugsrate gemak Bﬁdung in realem RD-Prozess

=Da (48)
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5.3.2.2 Ergebnis

Die Damkohlerzahl des Gesamtprozesses (vgl. Gleichungen (47) und (48)) erlaubt eine
Bewertung von Reaktivdestillationsprozessen beziiglich der Ausnutzung der installierten
Katalysatormenge: je ndher die Da-Zahl des Gesamtprozesses bei 1 liegt, umso effizienter
der Prozess. Dariiber hinaus kann die Da-Zahl genutzt werden, um Schliisse beziiglich
der Sensitivitat zur Katalysatormenge und damit auch zur Reaktionskinetik zu zichen.

Abbildung 56 zeigt beispielhaft die Da-Zahlen, die sich fiir einzelne Experimente die-
ser Arbeit ergeben. Zusétzlich sind die Ergebnisse fiir einige repriisentativ ausgewihlte
Experimente der in Tabelle 23 genannten Autoren angegeben. Die Reihenfolge der Dar-
stellung entspricht fiir die Veresterungsreaktionen der homologen Reihe; die Veretherung
wurde ans Ende gestellt.
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Abbildung 56: Damkohler-Zahlen (Bezug: Reaktivdestillationsgesafntprozess) Pﬁ?egh_
net anhand ausgewdhlter Reaktivdesti]latim-lsexperlmente Vel'bC3 1«;33—
ner Autoren (Benennung entsprechend der Lite_-.ratur) [86, 90, 113, ;
159, 160] sowie aus Experimenten dieser Arbeit.

Betrachtet werden zuerst die Hexylagetat-Reaktivdestillationsexperimente dieser Arbeit.
Die Da-Zahlen der Labormagstabsexperimente liegen durchweg zwischen 7 u.nc? 10-, das
heikt, die real installierte Katalysatormenge ist knapp zehn Mal héher, als die 1-11 emeﬁm
idealisierten Prozess gleichen Umsatzes. Dagegen liegen die Da-Zahlen der Pilotmak-

. 1oz g ther. Wie in
stabsexperimente mit Werten von 20 bis 40 um Faktor drei bis vier hoher i
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Abschnitt 5.2 gezeigt, sind die Labormafstabsexperimente sehr sensitiv zur Reaktions-
kinetik und damit zur installierten Katalysatormenge, wihrend die Pilotmafstabsexpe-
rimente relativ insensitiv dazu sind. Interessant ist nun, ob dieser Sachverhalt mit der
Grofe der Da-Zahl korreliert. Dies wird anhand der Experimente der anderen Autoren
[86, 90, 113, 134, 159, 160] diskutiert.

Die Experimente von Popken et al. [134] zur Methylacetatsynthese sind wertvoll, da sie
einen weiten Bereich an Da-Zahlen abdecken. Die Experimente ,1-Feed, 1-1% ,1-Feed,
1-4%, ,1-Feed, 1-6* haben alle Da-Zahlen kleiner als zehn, die in der genannten Reihen-
folge ansteigen. Wie bei Popken et al.[134] zu sehen, geht dies einher mit einer deut-
lichen Anndherung der Simulation unter Beriicksichtigung der Reaktionskinetik an die
Simulation unter Annahme chemischen Gleichgewichts. Trotz Anndherung bleibt aber
immer noch ein grofer Abstand zwischen den beiden Simulationsvarianten, der anzeigt,
dass die drei Experimente deutlich kinetiksensitiv sind. Genauso passen die Experimente
#2-Feed, 5-2“ und ,2-Feed, S-3" ins Bild: fiir das zuerst genannte Experiment ergeben die
Simulationen sowohl mit Reaktionskinetik als auch Reaktionsgleichgewicht fast gleiche
Umsatzergebnisse, wihrend fiir Experiment ,,2-Feed, S-3“ ein deutlicher Unterschied und
damit starke Kinetiksensitivitit gegeben ist. Dies geht vollig entsprechend mit einer sehr
grofen Da-Zahl von ,,2-Feed, S-2 und einer kleinen von ,2-Feed, S-3* einher. Genauso
zeigt sich fiir Experiment ,,2-Feed, S-10“ ein von der Simulationsvariante unabhéngiges
Umsatzergebnis; einhergehend mit einer Da-Zahl von fast 30.

Sowohl die Reaktivdestillationsexperimente zur Ethylacetatsynthese (Kléker et al. [86]
bzw. Moritz et al.[113]) als auch die zur Butylacetatsynthese {Steinigeweg und Gmeh-
ling [159]) zeigen Da-Zahlen von um die 20 und deutlich dariiber. Gleichzeitig ver-
merken Kléker et al. [86], dass eine Verdoppelung der Grife der Reaktionszone prak-
tisch keinen Effekt in der Simulation zeigt, die Kolonne demnach wie im Fall des
Hexylacetat-PilotmaRstabs iiberdimensioniert ist. Genauso schreiben Steinigeweg und
Gmehling [159], dass maximal 10 reaktive theoretische Trennstufen fiir hochste Um-
sitze notwendig sind, wihrend in den Experimenten 16 reaktive theoretische Trennstu-
fen installiert waren. Dies spiegelt sich in den gezeigten Konzentrationsprofilen wieder,
denn der Reaktand Essigsiure ist in iiberwiegenden Bereichen der Reaktionszone nicht
vorhanden (vgl. Hexanol in den Pilot-Experimenten dieser Arbeit). Dementsprechend
gering sensitiv (das heifit nicht: insensitiv) sind die Experimente zur Reaktionskinetik.
Die TAME-Reakt.ivdestillationsexperimente, iiber die Kolodziej et al.[90] bzw. Moritz
et al.[113] berichten, zeichnen sich durch sehr hohe Da-Zahlen in der Region um 150

aus. Die aufgrund der Grife zu vermutende vollige Insensitivitit gegeniiber Anderungen
der Reaktionskinetik wird durch Kolodziej et al. [90] explizit bestitigt.

Die Da-Zahlen der Reaktivdestiliatinn3experimente zur Methylacetat-Hydrolyse [134]
und zur Synthese von Methyldekanoat [160] sind durchweg kleiner als 10. Dies deutet
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auf cine dentliche Sensitivitdt der Experimente beziiglich der Reaktionskinetik bezie-
hupgsweise der installierten Katalysatormenge hin. Im Fall von Methyldekanoat zei-
gen die Ergebnisse von Steinigeweg und Gmehling [160] deutlich, dass dies der Fall ist
(stark verschiedene Ergebnisse mit zwei verschiedenen Kinetikmodellen). In der Arbeit
von Popken et al. [134] zur Methylacetat-Hydrolyse ist zu sehen, dass bei der Simula-
fion von Experiment ,2-Feed, H-6¢ die Reaktionskinetik sehr hohen Einfluss hat (groke
Differenzen mit verschiedenen Kinetikmodellen). Im Fall von Experiment ,2-Feed, H-1¢
stimmen zwar die Simulation unter Annahme von Reaktionsgleichgewicht mit der unter
Verwendung der Reaktionskinetik in punkto Umsatz iiberein, jedoch zeigt das geringe
Umsatzniveau von unter 40 % in Verbindung mit den gegebenen Konzentrationsprofilen,
dass eine Vergrokerung der Reaktionszone deutlich umsatzfordernd ware.

Die Analyse der Reaktivdestillationsexperimente anhand der Da-Zahl des
Regkiivdestillations-Gesamtprozesses zeigt ein  interessantes Ergebnis: Prozesse
it Da-Zahlen kleiner als 10 konnen als relativ sensitiv zur Reaktionskinetik / der
installierten Katalysatormenge bewertet werden, wihrend Prozesse mit Da-Zahlen
von 20 und groker diesbeziiglich relativ insensitiv sind (was nicht heifen muss, dass
die Reaktionsgleichgewichtsannahme zutreffend ist). Natiirlich muss einschrinkend
beachtet werden, dass die Da-Zahl des Gesamtprozesses aufgrund ihrer Einfachheit und
des sicher vorhandenen Einflusses weiterer Parameter nur eine grobe Klassifizierung

erlaubt — Sicherheit kénnen erst Simulationen im jeweiligen Einzelfall geben.

Die Ergebnisse der Hexyla.cetat»PilotmaEstabsexperimcnte, der Analyse der Arbeiten
aur Ethylacetat-, Butylacetat- und TAME-Synthese [86, 90, 113, 159] und der Da-Zahl-
Analyse legen die Vermutung nahe, dass diese Experimente in Bezug auf die Reaktions-
kapazitiit iiberdimensioniert sind. Dementsprechend scheinen diese Experimente wenig
geeignet, um die Giite der Simulation mit speziellem Fokus auf die Reaktionskinetik zu
beurteilen. Vielmehr sind solchermaRen geplante Reaktivdestillationen immer gut simu-
lierbar, selbst wenn deutliche Unsicherheiten beziiglich der Reaktionskinetik bestehen.

Deutlich wertvoller sind die Reaktivdestillationsexperimente mit kleinen Da-Zahlen, die
aufgrund ihrer Reaktionskinetiksensitivitiit ein echter Priifstein fiir die Vorhersagbarkeit
ind damit Planbarkeit von Reaktivdestillationsprozessen sind. Popken et al.[134] be-
tichten fiir ihre Untersuchungen zur Methylacetat-Reaktivdest.il]ation genauso von pr(?—
blemloser Simulation mit sehr guter experimenteller {Tbereinstimmung, Wit'% auch Stei-
nigeweg und Gmehling [160] fiir die Methyldekanoat-Synthese. Ein WarﬂzelChEI'l S{?tzen
dagegen die Hexylacetatexperimente im Labormafkstab dieser Arbeit, die er‘st mit e.mem
Transferfaktor von 0,292 zuverlissig simuliert werden konnen. Bei einer ]Hd _
Verfahrensentwicklung eines Reaktivdestillationsprozesses, mifgpon diese TFIE> du;Ch
Lab“mﬂgstabsexpemnente abgesichert werden — dann ist eine sichere Nutzung des Po-

fenials der Reaktivdestillation mdglich.
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6 Zusammenfassung

In der vorliegenden Arbeit wird die heterogen katalysierte Reaktivdestillation am Bei-
spiel der gleichgewichtslimitierten Veresterungsreaktion von Hexanol mit Essigsiure zu
Hexylacetat und Wasser untersucht. Der eingesetzte Katalysator ist Amberlyst CSP2,
Neben der Hauptreaktion ist die Bildung von Hexen und Dihexylether in Nebenresk-
tionen relevant. Diese Arbeit zeichnet sich dadurch aus, dass sie umfassend iiber die
experimentelle Seite und die Seite der Modellierung und Simulation berichtet. Dazu ge-
héren auf der experimentellen Seite Reaktivdestillationsexperimente in zwei Mafstiben,
genauso wie die vollstéindige Erstellung und Validierung der Stoffdatenbasis (Reaktion
und Phasengleichgewichte). Fiir die Simulation werden sowoh! das Gleichgewichtsstu-
fenmodell als auch das rate-based Modell verwendet. Die Klammer zwischen den beiden
Siulen dieser Arbeit ist die detaillierte Analyse der Ubertragbarkeit der im Laborreaktor
ermittelten Reaktionskinetik auf die Anwendung in der Reaktivdestillation. In diesem
Zusammenhang dienen Experimente in einem Rieselbettreaktor der Untersuchung des
Einflusses der Fluiddynamik. Letztlich gibt diese Arbeit auch einen Uberblick iiber den
Stand der Wissenschaft beim Design und Scale-up der heterogen katalysierten Reaktiv-
destillation.

Eine tragende Siule dieser Arbeit sind Reaktivdestillationsexperimente im Laborma-
stab (Kolonnendurchmesser 55 mm; durchgefiihrt bei BASF AG, Ludwigshafen) und
Pilotmagstab (Kolonnendurchmesser 162 mm; durchgefiihrt bei Sulzer Chemtech, Win-
terthur, Schweiz). Diese Experimente bilden - neben den Arbeiten zur Methylacetatsyn-
these (u.a. Moritz [109], Pépken [132]) — die wohl grokte in der Literatur verdffentlichte
Datenbasis eines heterogen katalysierten Reaktivdestillationsprozesses. Diese Experi-

mente sind der Vergleichsmafstab fiir die Modellierung und Simulation und Basis fiir
deren Bewertung.

Grundlage jeder belastbaren Simulation ist eine validierte, hochwertige Stoffdatenbasis.
Ausgangspunkt dieser Arbeit war eine umfassende Stoffdatenrecherche in der Litera-
tur. Die vorhandenen grofen Liicken in der Datenlage beziiglich Dampf-Fliissigkeit-
und Fliissig-F lissig-Gleichgewichten genauso wie bei Reaktionskinetik und Reaktions-
gleichgewicht wurden vollstindig durch eigene Experimente geschlossen. Anhand von
mehreren Hundert P haﬁeDgIEichgewichtsexperimenten, in Verbindung mit zuverlissi-
gen Messergebnissen aus der Literatur, wurde das NRTL-Modell zur Beschreibung des
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Phasengleichgewichts parametriert. Dabei wurden zwei unterschiedliche Paramtersiitze
fir Dampf-Fliissigkeit- und Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht angegeben, da eine simulta-
1e Korrelation nicht mit der gewiinschten Genauigkeit mdoglich ist. Auf der Seite der
chemischen Stoffdaten wurden sowohl das Reaktionsgleichgewicht als auch die autoka-
talysierte Reaktionskinetik und die heterogen katalysierte Reaktionskinetik untersucht.
Die Modellierung der Reaktion erfolgte thermodynamisch konsistent auf der Basis von
Aktivitaten. Dabei wurde sowohl ein pseudohomogenes als auch ein adsorptionsbasiertes
Reaktionskinetikmodell untersucht. Die beobachtete qualitativ und quantitativ schlech-
tere Wiedergabe durch das adsorptionsbasierte Modell wird daranf zuriickgefiihrt, dass
[mmersionsexperimente zur Bestimmung der Adsorptionskonstanten in Bezug auf die
Modellierung der Reaktionskinetik wenig aussagekriiftig sind. Bei der Untersuchung aller
Stoffidaten wurde der Konzentrations- und Temperaturbereich, der fiir die Reaktivdesti-
llation relevant ist, vollstindig abgedeckt. Sensitivitéitsstudien des untersuchten Reak-
fivdestillationsprozesses zeigen den unterschiedlichen Einfluss verschiedener Stoffdaten

auf die Ergebnisse der Prozesssimulation.

Die Simulation der Reaktivdestillationsexperimente im Labormafstab mit einem Gleich-
gewichtsstufenmodell zeigt, dass die Annahme chemischen Gleichgewichts auf jeder Stufe
nicht zu befriedigenden Ergebnissen fiihrt. Unter Hinzunahme der ermittelten Reak-
tionskinetik wird zwar eine verbesserte, jedoch noch nicht zufriedenstellende Vorhersage
erzielt. Nach Einfiihrung eines einfachen, iiber den gesamten untersuchten Paramterbe-
reich hinweg konstanten Transferfaktors zur Ubertragung der im Laborreaktor ermittel-
ten Reaktionskinetik auf die Bedingungen in der Reaktivdestillation gelingt eine gute
Beschreibung der Reaktivdestillationsexperimente.

Mit dem Ziel der physikalisch-chemischen Interpretation des Transferfaktors wurden ver-

schiedene Einflussfaktoren untersucht. Wichtig ist der Einfluss der Fluiddynamik auf das

Reaktionsverhalten eines mit Reaktivdestillationspackungen bestiickten Reaktionsappa-

rates. Dazu wurden Reaktionsexperimente in einem Rieselbettreaktor durchgefiihrt. Die-
ser Reaktortyp zeichnet sich durch seine fluiddynamische Ahnlichkeit mit der heterogen
katalysierten Reaktivdestillation beziiglich der Fliissigkeitsstromung durch die reaktiven
Packungen aus. Die Ergebnisse zeigen, dass ein signifikanter Anteil des ﬁaﬂSferfaktOTS
mir Beschreibung der Reaktivdestillationsexperimente auf fluiddynamische Effe}{te wie
Bypassstrimung, Katalysatorausnutzung und Quervermischung guriickzufiihren ist. [_)er
mweite Punkt neben dem Einfluss der Fluiddynamik sind die in der Reaktivdestillation
gegebenen Siedebedingungen. Diese konnen zu deutlich anderen Verhiiltniss'eu afn Rea].(-
tionsort in den Poren des Katalysators fiihren als sie bei der Reaktion 1m emph?mg
betrichenen Rohrreaktor, in dem die Reaktionskinetik vermessen wurde, gegeben Sﬂtd.
Dies kann einen signifikanten Beitrag zum Transferfaktor liefern. Ein weiterer Aspekt ist

e ; i o zentralen
die in den Reaktivdestillationsexperimenten 1m Labormakstab mit nur etner
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Tropfstelle realisierte Fliissigkeitsverteilung ohne den Einsatz einer Verteilerpackung,
Dies ist ungiinstig in Bezug auf die Ausnutzung des Katalysators der jeweils obersten
Reaktivdestillationspackung.

Zur Bewertung der fiir die Reaktivdestillation notwendigen Modellierungstiefe wur-
den die Reaktivdestillationsexperimente sowohl! mit dem Gleichgewichtsstufenmodell
als auch dem rate-based Modell (PROFILER, Kléker [85]) simuliert. Die gute quali-
tative und quantitative Ubereinstimmung der Simulationen beider Modelle zeigt zum
einen, dass das einfachere Gleichgewichtsstufenmodell ausreichend ist. Zum anderen
kann aus der Ubereinstimmung gefolgert werden, dass die Art der Modellierung des
Dampf-Fliissigkeit-Stofftransports keinen Einfluss auf die Groke des Transferfaktors hat.

Die Beherrschung des Scale-ups der Reaktivdestillation wurde anhand von Experimenten
im Pilotmakstab untersucht. Die pridiktive Simulation der PilotmaRstabsexperimente
mit Hilfe des im Labormafistab ermittelten Transferfaktors ergibt sehr gute Ergebnisse.
Jedoch fiihren die Grife der installierten Reaktionszone sowie der untersuchte Pro-
zessparameterbereich zu einer geringen Sensitivitiit der Simulation dieser Experimente
beziiglich der Reaktionskinetik. Daher kann nicht abschliefend beurteilt werden, ob die
Ermittlung eines Transferfaktors anhand von Labormafstabsexperimenten und dessen
direkte Anwendung zur Simulation des Pilotmafstabs erfolgreich ist. Sicher kann gesagt
werden, dass in punkto Reaktionskapazitiit grokziigig dimensionierte Reaktivdestillatio-
nen erfolgreich prédiktiv simuliert werden kénnen.

Die Uberdimensionierung der Reaktionszone einer Reaktivdestillationskolonne kann die
verstiirkte Bildung von Nebenkomponenten, wie im Fall dieser Arbeit die Bildung von
Hexen, férdern. Wie erste Simulationen mit einer vorlidufigen Nebenreaktionskinetik zei-
gen, kann die Nebenreaktionsthematik in guter Ubereinstimmung mit den Experimenten
erfasst und somit bei einer Verfahrensplanung entsprechend beriicksichtigt werden. Am
Beispiel der Reaktivdestillation im Butylacetatsystem laufen umfangreiche Arbeiten von
Parada [124] am Tnstitut fiir Technische Thermodynamik und Thermische Verfahrens-
technik der Universitit Stuttgart, um die Nebenreaktionsproblematik zu erforschen.

Diese Arbeit enthilt eine detaillierte Analyse der Einflussfaktoren auf die heterogen
katalysierte Reaktivdestillation. Es wurde gezeigt, dass der Schliissel zur erfolgreichen
Simulation der Transfer der Reaktionskinetik von ihrer Bestimmung in Laborexperimen-
ten auf die Reaktivdestillation ist. Mit den Methoden und Erfahrungen dieser Arbeit
wurden mafgebliche Beitrige zum sicheren Design und Scale-up geleistet.
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A Analyse

A1 Gaschromatographische Analyse

A1.1 Analysebedingungen

Details zur gaschromatographischen Analyse sind in Tabelle 24 zu finden. Im Falle der
Untersuchung von Proben mit Fliissig-Fliissig-Phasentrennung wurde Tetrahydrofuran
als Losungsvermittler verwendet. Abbildung 57 zeigt ein reprisentatives Chromato-
gramm einer Probe bestehend aus den vier Hauptkomponenten und zugefiigtem inter-
nen Standard 1,4-Dioxan. Man erkennt eine sehr klare Grundlinie sowie gut getrennte,

scharfe Peaks der einzelnen Komponenten.

Tabelle 24: Gaschromatographische Analysenmethode.

Gaschromatograph: HP 6890 mit Autosampler

Trennsiiule: Kapillarsiule HP-INNOWax (HP 19091-N-213), Linge
30 m, Innendurchmesser 0,32 mm, Filmdicke 0,5 pm

Injektor: Split-Injektor bei 250°C, Siulenvordruck automatisch

fiir konstanten Siulenstrom, Splitverhéltnis 100:1, Sep-
tum Purge 3ml/min )
Detektor: Wiirmeleitfihigkeitsdetektor bei 210°C, Mal::e-up Gas-
strom 10ml/min, Referenzgasstrom 24 ml/min . .
Temperaturprogramm: 2min bei 60°C, mit 40°C/min auf .150 Q, 3::11:1 bei
150°C, mit 40°C/min auf 180°C, 2min bei 180 C
Trigergas: Helium . ]
Siulenstrom: 1,4ml/min (konstant durch Siulenvordruckregelung)
Injektionsvolumen: 0,5 ul Probe ]
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Abbildung 57: Typisches Chromatogramm der GC-Analyse (Interner Standard: 1,4
Dioxan).

A.1.2 Kalibrierung mit internem Standard

Ziel der Kalibrierung ist die Bestimmung des funktionalen Zusammenhangs zwischen
den Flichenanteilen der Komponenten im Chromatogramm und ihrem Gewichtsanteil
in der Probe. Die Kalibrierung wurde nach der Methode des internen Standards (1S)
durchgefiihrt, was bei sorgfiltiger Probenzubereitung hohe Genauigkeit liefert und eine
unabhiingige Uberpriifung der Analysengiite anhand der SchlieBbedingung ermoglicht.
Wegen seiner Inertheit im Stoffsystem, seiner geeigneten Retentionszeit und guten Hand-
habbarkeit wurde 1,4-Dioxan (DIO) als interner Standard gewihlt.

Die grundlegende Beziehung fiir die Kalibrierung stellt die Definitionsgleichung des so
genannten Responsefaktors R; dar:

m; = R;- A; (49)

Daraus lisst sich iiber die Definition des Kalibrierfaktors 7} s einer Komponente i in
Bezug auf den internen Standard IS

Tis = T (50)

RIS

folgende Beziehung herleiten:

m; A;
LR, (L & (51)
mis A5 A[g
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Idealerweise ist der Responsefaktor R; und damit der Kalibrierfaktor T} s konstant.
Flexibler ist jedoch die von Gleichung (51) ausgehende allgemeinere Form

m; o A,’
e fiss (A]q) (52)

bei der eine geeignete Funktion fis (A;/Ais) zur Regression der Kalibrierdaten gewihlt

werden kann. In dieser Arbeit wird dazu eine lineare Kalibrierfunktion verwendet, die
jedoch die Kalibrierung nicht durch den Nullpunkt zwingt:

W) e om 5
ws \ 7 = Gigs - -+ bus (53)

Anhand von 49 bindren Kalibrierungsgemischen wurden die Parameter der Kalibrie-
rongsfunktion a;3s und b;ys fiir alle Komponenten bestimmt. Mit dem aus den Glei-
chungen (52) und (53) folgenden Zusammenhang

] A; ¢
T.l' £ (ﬂi,:s o) bi,ls) i (54)

AIS MProbe

ist mn die Bestimmung eines Massenanteils mg“" in Proben unbekannter Zusammen-
setzung moglich. Neben dem gaschromatographischen Fliichenverhéltnis A;/A;s wird
dazu noch das bei der Probenzubereitung zu ermittelnde Massenverhéltnis Mus /Mprobe

benotigt.

A.2 Komponentenidentifizierung mittels GC-MS

Die Bildung von Hexen wurde in Reaktivdestillationsexperimenten festgestellt und im
Labor beziiglich Reaktionskinetik und -gleichgewicht untersucht. Charakteristisch in

allen gaschromatographischen Analysen ist, dass nicht ein einzelner Hexen-Peak zu se-

hen ist, sondern eine Folge von vier Peaks, siehe Abbildung 58. Mittels Aufstockungs-
experiment wurde der erste (und — wenn nicht aufgestockt - kleinste) Peak als 1-Hexen
identifiziert. Die in kurzen Abstéinden mit charakteristischer Flachenverteilung folgenden
drei Peaks wurden mittels Gaschromatogra,phie-MassenSPEkthkOpie'KOpp lung (GC-
MS) als Hexen-Isomere, nimlich 2-Hexen, 3-Hexen und 9.Fthyl-1-Buten identifiziert.
Das bedeutet, dass zwar 1-Hexen das Reaktionsprodukt gemiif den Reaktionsgleichung-

en (IT1) und (IV) ist, dann aber iiberwiegend zu stabileren Isomeren umgewandelt wird.
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Abbildung 58: Ausschnitt aus Gaschromatogramm einer Nebenreaktionsprobe
(1-Hexen-Peak aufgestockt) und Komponentenidentifizierung (Struk-
turvorschlige) mittels Massenspektroskopie.
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B Experimentelle Stoffdaten

B.1 Reinstoffdampfdruck

Die experimentellen Daten der Reinstoffdampfdruckmessungen sind in Tabelle 25 ge-
geben. Weiterhin zeigen die Abbildungen 59 und 60 fiir Hexanol und Hexylacetat
die relative Abweichung der gemessenen Dampfdriicke (siche Tabelle 25) von deren
Korrelation gemdf Gleichung (40) (Parameter in Tabelle 9). Zusitzlich sind in den
Abbildungen noch Korrelationen und Dampfdruckangaben aus der Literatur eingetra-
gen |7, 24, 101, 130, 182]. Dabei ist anzumerken, dass zur Anpassung der Korrelation
nur Dampfdruckdaten dieser Arbeit verwendet wurden. Insbesondere wurden auch die
Hexylacetat-Dampfdruckdaten von Verevkin [182] nicht bei der Anpassung der Antoine-
Gleichung beriicksichtigt, da eine einheitliche Beschreibung mit nur einem Parametersatz
nicht mit einer akzeptablen mittleren relativen Abweichung méglich war und die Daten
von Verevkin deutlich unterhalb des hier relevanten Temperaturbereichs liegen.

Tabelle 25: Experimentelle Siedetemperaturdaten fiir Wasser, Essigsiure, Hexanol und
Hexylacetat.

p/kPa , TW/K TAC/K THexOH/K | THexAc/KJ
25,0 || 338,15 | 350,63 391,07 397,97
30,0 || 342,29 | 355,37 | 395,62 403,36
35,0 || 345,88 | 359,47 399,65 408,02
40,0 || 349,06 | 363,13 403,15 412,14
15,0 || 351,92 | 366,43 | 406,36 | 416,02
50,0 || 354,53 | 369,44 | 409,25 | 41947
55,0 |l 356,92 | 372,19 411,92 422 59
60,0 | 359,14 | 374,75 414,44 425,57
65,0 | 361,21 | 377,16 | 416,75 128,26
70,0 || 363,15 | 379,40 | 418,98 | 430,93
75,0 || 364,98 | 381,52 421,05 433,38

80,0 || 366,71 | 383,55 | 423,01 435,68
24,87 437,92

85,0 || 368,35 | 385,45 | 4
90,0 || 360,02 | 387,27 | 426,69 | 439,98
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Abbildung 59:

Abbildung 60:
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Relative Abweichung des Dampfdrucks von Hexanol aus Messungen
dieser Arbeit (o) und verschiedener Literaturquellen (---[7], — [24],
— -+ —[130], A [101]) in Bezug auf die Korrelation dieser Arbeit (Pa-
rameter siehe Tabelle 9).

Abweichung Dampfdruck / %

045 0.50 0.55 0.60 0.65 070 0.75

T/Tieenc
R'elatiVe Abweichung des Dampfdrucks von Hexylacetat aus Messungen
dieser Arbeit (o) und verschiedener Literaturquellen (--- [7], A [101},
O [182]) in Bezug auf die Korrelation dieser Arbeit (Parameter siehe
Tabelle 9)
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B.2 Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewicht

Die Tabellen 26 bis 28 beinhalten die Primérdaten der isobaren Dampf-Flﬁssigkeit—
Gleichgewichtsmessungen in den Bindrsystemen Essigsiure + Hexanol, Essigsiure +
Hexylacetat und Hexanol -+ Hexylacetat bei 30, 60 und 90kPa. Tabelle 29 enthilt
die entsprechenden Daten fiir die isotherme Messung von Hexanol + Hexylacetat bei
413,15 K.

In Tabelle 30 sind die Bruttogemische (Einwaage) der elf Experimente zum
Mu]tikompouten~Dampf—Fliisaigkeit-Gleichgewicht gegeben. Die Vorlagenzusammenset-
zuingen 1 bis 8 wurden anhand von umsatzangepassten Simulationen der Reaktivdestil-
lationsexperiente 5, 10, 15 und 22 im LabormaR&stab (vgl. Tabelle 68) ermittelt. Entspre-
chend stammen die Startgemische 9 bis 11 aus Simulationsinformation von Experiment
10 im Pilotmakstab (vgl. Tabelle 70). Tabelle 31 enthilt die experimentell ermittelten
Phasengleichgewichtsdaten, welche zur Modellvalidierung dienen.

Tabelle 26: Dampf-Flijssigkeit-Gleichgewichte im Bindrsystem Essigsiure + Hexanol

(isobar).
p=30kPa P = 60kPa P = 90kPa
T | zacl | wac/ || T/K | zac/ vac/ || T/K | zac/ vac/
mol/mol | mol/mol mol/mol | mol/mol mol/mol | mol/mol

395,25 | 0,0225 0,0365 || 413,99 [ 0,0281 0,0420 426,39 | 0,0263 0,0380
39490 | 0,0438 0,0720 | 413,67 | 0,0472 0,0724 || 425,99 [ 0,0461 0,0701
39387 [ 0,0007 0,1627 | 412,86 | 0,0833 0,1369 425,01 | 0,0874 0,1442
392,70 | 0,1340 0,2510 | 411,80 | 0,1245 0,2133 424,12 | 0,1244 0,2067
39148 | 0,1698 0,3309 | 410,74 | 0,1625 0,2889 || 422,99 { 0,1612 0,2738
39021 | 0,2083 0,4150 | 410,50 | 0,1709 0,3015 390,01 | 0,9356 0,9863
381,89

373,64

04087 | 0,7363 || 403,56 | 0,3555 | 0,6213 || 389,36 | 0,9503 0’332;’
Ectly 0,9683 0,

64 | 05698 | 0,8843 || 396,78 | 0,4968 | 10,7888 | 388,63 e | DA
%658 | 0,7208 | 09477 || 390,30 | 0,6341 | 0,8897 | 388,19 | 0, '
3868 | 09146 | 09884 | 384,60 | 0,7607 | 0,9445 | 387,83 | 0,0858 00
| 38,57 | 0,0173 | 0,98%6 | 377,60 | 0,0280 | 0,0871 | 387,54 | 0,0933 | 0,998
35721 | 09530 | 0,9936 [ 377,58 | 0,9310 | 0,9875 [ — = =
35,62 | 09681 | 0,9956 [ 376,85 | 0,9484 | 0,9908 | — =
o — =
356,32 | 09756 | 0,9967 || 376,14 | 0,9667 | 0,9940 | — =
356,01 | 09835 | 0,9976 | 375,74 | 0,9767 | 0,9957 — =
35571 | 09907 | 0,9986 || 375,43 | 0,9841 | 0,9970 || — =

3 e = 375,10 | 0,9919 [ 09983 || — — —




156 B Experimentelle Stoffdaten

Tabelle 27: Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewichte im Binérsystem Essigsiure + Hexylace-
tat (isobar).

p=30kPa p = 60kPa p =90kPa
T/K | zac/ yac/ T/K | zac/ yac/ T/K | =zac/ yac/
mol/mol | mol/mol mol/mol | mol/mol mol/mol | mol/mol

308,51 | 0,0584 | 0,2000 || 423,17 | 0,0241 | 0,0783 | 439,12 | 0,0081 | 0,0286
393,50 | 0,1204 | 0,3971 || 421,92 | 0,0381 | 0,1293 || 435,96 | 0,0330 | 0,1286
389,57 | 0,1834 | 05321 || 420,61 | 0,0523 | 0,1751 | 432,25 | 0,0699 | 0,2448
384,42 | 0,2786 | 0,6658 || 417,30 | 0,0002 | 0,2846 | 428,24 | 0,1278 | 0,3672
380,08 | 0,3515 | 0,7593 || 414,73 | 0,1197 | 0,3629 | 427,46 | 0,1329 | 0,3861
376,67 | 0,135 | 08124 || 412,55 | 0,1426 | 0,4323 || 423,42 | 0,1841 | 0,5005
371,93 | 0,5273 | 08775 || 407,49 | 0,2240 | 0,5746 | 423,38 | 0,1883 | 0,976
368,24 | 0,6217 | 0,160 || 406,44 | 0,2382 | 0,6073 || 417,66 | 0,2755 | 0,6337
364,23 | 0,7347 | 0,9480 || 402,45 | 0,3202 | 0,6903 | 413,19 | 0,3609 | 0,7188
361,83 | 0,8058 | 0,9616 || 398,53 | 0,3892 | 0,7632 || 408,19 | 0,651 | 0,7964
359,78 | 0,8656 | 0,9769 || 394,94 | 04754 | 0,8155 || 406,85 | 0,959 | 0,8206
35747 | 0,9409 | 09892 || 392,61 | 0,5124 | 0,8431 | 402,56 | 0,5997 | 0,8760 |
— — = 389,84 | 05852 | 0,8806 | 397,05 | 0,7045 | 0,920
— 385,99 | 0,6803 | 0,9175 || 395,34 | 0,7728 | 0,939
- — — 382,30 | 0,7807 | 0,0476 | 393,29 | 0,8204 | 0,9576
— = 380,11 | 0,8455 | 0,0666 | 390,05 | 0,9249 | 0,9805
= = e 377,19 | 0,9326 | 0,9850 - — =
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Tabelle 28: Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewichte im Bin#rsystem Hexanol + Hexylacetat

(isobar).
p=30kPa p = 60kPa p=90kPa
T/K | ziexon/ | yexon/ || T/K | Znexon/ | yhexon/ || T/K | Tuexon/ | Ynexon/
mol/mol | mol/mol mol/mol | mol/mol mol/mol | mol/mol

40287 0,0263 | 0,0396 [[ 425,05 | 0,0210 | 0,0327 || 439,63 | 0,0160 | 00246
40243 | 00490 | 0,0732 [ 424,73 | 0,0365 | 0,0560 || 439,27 | 0,0315 | 0,0480
401,69 | 0,0902 | 0,1318 | 424,08 | 0,0664 | 0,1005 | 438,70 | 0,0554 | 0,0843
401,07 | 01268 | 0,815 |[ 423,14 | 0,1101 | 0,1646 | 438,01 | 0,0853 | 0,1287
4030 | 01721 | 0,2398 |[ 422,34 | 0,1513 | 0,2200 || 437,16 | 0,1212 | 0,1797
39938 [ 02369 | 0,3186 || 420,83 | 0,2350 | 0,3236 | 436,31 | 0,1634 | 0,2329
30031 | 02384 | 03179 [ 419,75 | 0,2983 | 0,3897 || 435,34 | 0,2131 | 0,2965
39807 | 03523 | 04353 | 419,69 | 0,30562 | 0,3991 || 435,10 | 0,2254 | 0,3092
396,99 | 04852 | 05543 | 418,96 | 0,3657 | 0,4537 | 434,44 | 0,2657 | 0,3561
396,33 | 05959 | 0,6437 | 418,43 | 0,4018 | 0,4891 || 433,63 | 0,3062 | 0,4024
306,01 | 06434 | 0,6828 | 418,41 | 0,4034 | 0,4933 || 432,18 | 0,3970 | 0,4964
395,68 | 0,7371 | 0,7587 || 417,38 | 0,4927 | 0,5687 | 432,01 | 0,3998 | 0,4048
39566 | 0,783 | 0,7928 || 417,00 | 0,5234 | 0.6006 || 431,46 | 0,4365 | 0,5350
3554 | 08168 | 08248 | 416,30 | 0,5819 | 0,6549 || 430,85 | 0,4798 | 0,5722
35,53 | 08574 | 0,8603 || 416,06 | 0,6269 | 0,6876 | 429,89 [ 05557 | 0,6393
39554 | 0,8782 | 08795 || 415,48 | 0,7221 | 0,7659 | 429,67 | 0,5746 | 0,6568
39563 | 08871 | 08876 || 415,10 | 0,7839 | 0,8131 | 428,96 | 06,6494 | 0,7180
30,56 | 0,9091 | 0,0082 || 414,69 | 0,8608 | 0,8779 | 428,54 | 0,7008 | 0,7581
W51 | 09319 | 0,9302 | 414,87 | 0,8825 | 0,8967 | 42849 | 0,7158 | 0,7670
35,50 | 0,9563 | 0,9545 || 414,56 | 0,8066 | 0,9083 [ 428,19 | 0,7384 | 0,7874
395,66 | 0,9811 | 0,9800 | 414,48 | 0,9245 | 09320 [ 427,71 | 0,7898 | 0,8282
39570 | 0,0906 | 0,0809 || 414,45 | 0,0438 | 0,9489 |[[ 427,38 | 0,8405 | 0,8685

= = = 41442 | 0,9603 | 0,9637 | 427,38 | 0,8796 | 0,9005

5 = = 414,33 | 0,9727 0,9749 427,17 | 0,8851 0,9041
= — 427,05 | 0,9150 0,9285

= = = o == = 126,90 | 0,0450 | 0,9533
— 126,77 | 0,0766 | 0,9800
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Tabelle 29: Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewichte im Binirsystem Hexanol + Hexylacetat
(isotherm).

T =413,15K
p/kPa xHexOH/ yﬂexﬁﬂ/
mol /mol | mol/mol |
4180 | 0,0254 | 0,0406
42,22 | 0,0368 | 0,0580
1308 | 00655 | 0,1013 |
743,00 | 0,0913 | 0,1397
1470 | 0,175 | 0,1754 |
47,25 | 0,2188 | 0,3022
19,67 | 0,3225 | 0,4160 |
751,19 [ 0,4139 | 0,5054
54,71 | 0,6003 | 0,6646
57,23 | 0,9125 | 0,9211
57,40 | 0,9343 | 0,9401
57,45 | 0,9566 | 0,9601
57,32 | 0,9797 | 0,9812
57,18 | 0,0804 | 0,9901 |

Tabelle 30: Einwaagekonzentrationen der Experimente zum Dampf-Flissigkeit-
Gleichgewicht im Quaternirsystem Wasser + Essigsdure + Hexanol +
Hexylacetat und im 5-Stoffsystem mit zusiitzlichem Hexen.

Experiment | zw/ Zac/ | THexon/ | THesne/ | Zuen/ |
mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
0,0718 | 0,2892 | 0,4349 | 0,2040 =
0,0031 0,1430 0,4290 0,4249 S
0,0649 | 0,2999 | 0,4092 | 0,2260 s
0,0032 0,1775 0,32564 0,4939 =
0,2247 0,4312 0,1953 0,1487 ——
0,00334-1 ,0257 0,5434 0,4277 =
0,2761 0,4410 0,2043 0,0786 —
0,0031 | 0,1914 | 0,3530 | 0,4525 —
0,2032 0,0507 0,6065 0,1312 0,0084
0,1400 | 0,0537 | 0,6521 | 0,1468 | 0,0074 |
0,1901 0,0259 0,6856 0,0925 0,0058

ﬁgmmlqmmﬁnmm-—n
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B.3 Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht

Die Tabellen 32 und 33 zeigen die Primérdaten der Fliissig-Fliissig-
Gleichgewichtsmessungen in den Bindrsystemen Wasser + Hexanol und Wasser
+ Hexylacetat. Entsprechende Daten fiir die Terndrsysteme Wasser + Essigséiure +
Hexanol und Wasser + Essigsiure + Hexylacetat sind in den Tabellen 34 und 35 zu
sehen. Eintrige mit der Anmerkung ,keine Phasentrennung® entsprechen einphasigen

Gemischen gerade auflerhalb der Mischungsliicke.

In Tabelle 36 sind die Bruttogemische (Einwaage) der sieben Experimente zum
Multikomponten-Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht gegeben. Die Vorlagen 1 bis 5 entspre-
chen direkt den aus Experimentaldaten der Reaktivdestillationsexperimente 4, 5, 12,
15 und 22 im Labormafstab (vgl. Tabelle 68) berechneten Dekanterzulaufzusammen-
setzungen. Die Startgemische 6 und 7 sind den Reaktivdestillationsexperimenten 2 und
11 im Pilotmagstab (vgl. Tabelle 70) zugeordnet. Tabelle 37 enthilt die experimentell

ermittelten Phasengleichgewichtsdaten, welche zur Modellvalidierung dienen.

Tabelle 32: Fliissig-Fliissig-Gleichgewichte im Bindrsystem Wasser + Hexanol.

T/K xilex.OH/ Iﬁv
mol/maol | mol/mol
283,38 | 0,0013 0,2941
293,35 | 0,0011 0,3016
298,36 | 0,0011 0,3039
313,26 | 0,0010 0,3208
333,02 0,0011 0,3424
353,15 | 0,0012 0,3769

Tabelle 33: Fliissig-Fliissig-Gleichgewichte im Bindrsystem Wasser + Hexylacetat.

T/K xi{exﬁc/ a:{’v
mol/mol | mol/mol
283,15 | 0,0001 0,0313
298,14 | 0,0000 | 0,0555
318,14 | 0,0000 | 0,0548

i
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Tabelle 34: glﬁssig-ﬂﬁsig-(;Ieichgewichte im Terniirsystem Wasser |+ Essigsiure +
exanol.

[T 27 | zacl | &l | T
mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
283,32 | 0,9761 0,0224 0,3426 0,0678
0,9516 0,0466 0,3591 0,1256
R0,9274 0,0703 0,3919 0,1686
1,8781 0,1174 0,4667 04,2260
0,8405 0,1488 0,5534 0,2430
0,8141 | 0,1694 | 0,5019 0,2428
0,7379 0,2060 | keine Phasentrennung
29820 0,9483 | 0,0498 | 0,3855 0,1340
| 0,8914 | 0,1044 | 0,4679 0.2119 |
0,8006 0,1725 0,6530 0,2223
0,9640 0,0345 0,3588 0,1020
0,9284 0,0692 0,4138 0,1701
0,7245 0,2048 | keine Phasentrennung
318,15 0,9800 | 0,0187 | 0,359 0,0647
0,9582 0,0400 0,3912 0,1171
0,9298 0,0675 0,4392 0,1648
0,8796 0,1135 0,5316 0,2115
00,8878 0,1064 0,5144 0,2069
0,8523 0,1344 0,6020 0,2159
0,7255 0,1957 | keine Phasentrennung
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Tabelle 35: Fliissig-Fliissig-Gleichgewichte im Terndrsystem Wasser + Essigsure +
Hexylacetat.

(TR Zul | Zacl | 2wl | Zacl
I# mol/mo! | mol/mol | mol/mol | mol/mol
283,16 | 0,9436 0,0562 0,0732 0,0732
0,8989 0,1005 0,1133 0,1371
0,8473 0,1513 0,1542 0,2032
0,7966 0,1993 0,2086 0,2646
07317 0,2578 0,2835 0,3216
0,5471 0,3502 | keine Phasentrennung
208,14 { 0,9448 0,0550 0,0831 0,0723
0,8914 0,1080 0,1319 0,1498
0,8384 0,1592 0,1840 0,2202
0,7710 0,2224 0,2402 0,2781
0,5352 0,3474 | keine Phasentrennung
318,15 | 0,9989 0,0011 0,0547 0,0024
0,9446 0,0552 0,1009 0,0742
0,8819 0,1171 0,1585 0,1601
0,8420 0,1556 0,1882 0,2025
0,7821 0,2112 0,2431 0,2628
0,7174 0,2647 0,3175 0,3134
0,5634 0,3319 | keine Phasentrennung

Tabelle 36: Ein?va.agekonzentrationen der Experimente zum Fliissig-Fliissig-
Gleichgewicht im Quaternirsystem Wasser + FEssigsiure + Hexanol
+ Hexylacetat und im 5-Stoffsystem mit zusitzlichem Hexen.

Name :L‘w/ ’7.‘12;\(;/ $He.x()l-|/ 'THEXAC/ :CHEN/
mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
1 0,6345 | 0,2189 | 0,1112 | 0,0354 -
| 2 0,5979 | 0,2407 | 0,1191 | 0,0423 =
3 0,5795 | 0,2576 | 0,1181 | 0,0448 —
4 | 06505 | 0,2695 | 0,0407 | 00393 | — |
5 0,7737 | 0,1708 | 0,0439 | 0,0116 =
6 0,4867 0,2437 | 0,1311 0,0885 0,049ﬂ
7 0,4883 | 0,2615 | 0,1232 | 0,0734 | 0,0536
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B.4 Adsorptionsgleichgewicht

Die Primirdaten der in dieser Arbeit durchgefiihrten bindren Adsorptionsexperimente
an Amberlyst CSP2 sind in den Tabellen 38 bis 42 angegeben. Der Reihenfolge nach
sind dies Messungen im Binirsystem Wasser + Essigsiure bei 20, 70 und 120°C sowie
in den Biniirsystemen Essigsiure + Hexylacetat und Hexanol + Hexylacetat bei 20°C.

Tabelle 38: Adsorptionsgleichgewichte von Wasser + Essigsidure auf Amberlyst CSP2

bei 293,15 K.

MKat,tr /g By /B IE;\}.B,D / g/g z&rvn),B,GG / g/g
5,14 12,91 0,9019 0,8907
5,19 13,58 0,7997 0,7724
5,16 12,99 0,7026 0,6530
5,18 13,13 0,5962 0,5280
5,15 13,15 0,5038 0,4233
5,13 13,04 0,4037 0,3127
5,16 13,29 0,3074 0,2168
5,25 13,39 0,2083 0,1237
5,28 13,37 0,1060 0,0428

Tabelle 39: Adsorptionsgleichgewichte von Wasser + Essigsiure auf Amberlyst CSP2

bei 343,15 K.

tikater / € | m™° / g [ 250P° [ g/e B LR
5,23 12,91 0,9013 0,8886
5,16 13,29 0,7986 0,7699
5,26 13,20 0,7138 0,6655
5,22 13,55 0,5919 0,5244
5,22 12,61 0,5050 0,4195
5,25 13,25 0,4110 0,3224
5,24 13,35 0,3020 0,2137
5,27 13,26 0,2065 0,1252
5,25 13,47 0,1021 0,0462 |
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Tabelle 40: Adsorptionsgleichgewichte von Wasser -+ Essigsiiure auf Amberlyst CSP2
bei 393,15 K (inklusive Reproduktionen).

Miatse [ & | mP° /g | T00 [ o/ W
5,22 14,32 0,8947 0,8850 |
5,23 1432 | 08947 |  0,8810 |
5,28 14,39 0,7935 0,7683
5,28 14,39 0,7935 0,7677
5,24 13,89 0,698 | 06545 |
5,24 13,89 0,6986 0,6523
5,31 14,20 0,5917 0,5317
5,32 14,20 05917 0,5335
5,17 15,00 0,5232 0,4587
5,17 15,00 0,5232 0,4607
5,21 14,76 0,4158 0,3479
5.21 14,76 0.4198 0,3513
5,12 14,42 0,2935 0,2154
5,12 14,42 0,2935 0,2219
5,27 14,31 0,1994 0,1319
5,27 14,34 0,1994 0,1322
5,30 14,33 0,1010 0,0533
5.29 1433 | 0,1010 0,0536

Tabelle 41: Adsorptionsgleichgewichte von Essigsiure + Hexylacetat auf Amberlyst
CSP2 bei 293,15 K.

M / £ | mP° ] g | zomne | 8/5 | Thene / 8/8
5,15 13,66 0,1075 0,1184
5,16 12,84 0,1988 0,2200
5,17 12,89 0,3158 0,3275
5,20 12,81 0,3681 0,4047

F 50 | 1200 0,4832 0,5302
5,16 11,03 0,6205 0,6701
5,12 11,65 0,6929 0,7433
5.25 11,22 0,8031 0,8487
5,20 11,21 0,9206 0,9454
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Tabelle 42: Adsorptionsgleichgewichte von Hexanol + Hexylacetat auf Amberlyst
CSP2 bei 293,15 K.

Mxae /B0 | Bl o [ ele | s /e
5,24 184 0,0058 0,9678
5,25 11.78 0,8071 0,0039
5.22 11,89 0,6789 0.7779
5.16 11,76 05787 0,6666
5,22 11,64 0,858 0.5678
5,22 11,23 0.4083 0,4903
5,21 11,07 0.2814 0.3301
5,21 11,67 0,1059 0,2339
5,21 10,98 0.0973 0,1189 |
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B.5 Reaktionsgleichgewicht

Insgesamt wurden 90 Experimente zur Untersuchung des chemischen Gleichgewichts
der Veresterungsreaktion <I> durchgefiihrt. Die experimentelle Information ist in den
Tabellen 43 bis 47 zusammen mit den nach Gleichung (18) berechneten Werten der Reak-

tionsgleichgewichtskonstanten K, (Verwendung VLE-NRTL-Parameter, Tabellen 54
und C.2) gegeben.

Tabelle 43: Reaktionsgleichgewicht der Hauptreaktion <I> bei 353,6 K.

[ T [ s | &7 | i | o [
wol/mol | mol/mol | mol/mol { mol /mol mol/mol | moi/mol
06799 | 00121 | 02265 | 0,0784 | 0,0031 | 0,0000 | 20.48
06357 | 0,0185 | 02322 | 0,1115 | 0,0021 | 0,0000 | 20,89
04890 | 0,0396 | 0,3261 | 0,1453 | 0,0000 | 0,0000 | 22,97
04902 | 0,0180 | 0,385 | 0,0491 | 0,0041 | 0,0000 | 23,61

04551 | 0,0302 | 0,4258 | 0,0864 | 0,0026 | 0,0000 | 25,42
03896 | 0,0302 | 0,5054 | 0,0719 | 0,0029 | 0,0000 | 29,28
03068 | 0,0596 | 05219 | 0,1117 | 0,0000 | 0,0000 | 28,80
0,1352 [ 0,1872 | 0,4858 | 0,1919 | 0,0000 | 0,0000 | 27,26
03266 | 0,0402 | 0,5567 | 0,0738 | 0,0026 | 0,0000 | 29,06
03074 | 0,0363 | 05892 | 0,0643 | 0,0028 | 0,0000 | 31,70
0,1969 | 0,0888 | 0,6032 | 0,1111 | 0,0000 | 0,0000 | 32,51
02114 | 00336 | 0,7114 | 0,0397 | 0,0040 | 0,0000 | 36,56
01744 | 0,0648 | 0,6936 | 0,0646 | 0,0026 | 0,0000 | 34,50
00607 | 02864 | 05212 | 0,i317 | 0,0000 | 0,0000 | 25,43
0,178 | 0,5456 | 0,2767 | 0,1600 | 0,0000 | 0,0000 | 20,46
0,0760 | 0,1434 | 0,7092 | 0,0690 | 0,0024 | 0,0000 | 34,32
0,0165 | 0,3759 | 0,554 | 0,0501 | 0,0020 | 0,0000 | 25,88
0,0085 | 05663 | 0,3720 | 0,0532 | 0,0000 [ 0,0000 | 18,90
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Tabelle 44: Reaktionsgleichgewicht der Hauptreaktion <I> bei 363,0K.

T TR | | A | s (KD
mal/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
0,6796 0,0112 0,2249 0,0821 0,0022 0,0000 | 23,16
0.6343 | 0,0185 | 0,2329 | 0,1142 | 0,0000 | 0,0000 | 21,56
0,4851 0,0398 0,3250 0,1501 0,0000 0,0000 | 23,67
0,4920 | 0,0182 | 0,4277 | 0,0583 | 0,0030 | 0,0000 | 26,91
0,4505 | 0,0208 | 0,4207 | 0,0968 | 0,0022 | 0,0000 | 28,80
0,3937 0,0306 0,5052 0,0681 0,0025 0,0000 27,12
0,3095 0,0600 0,5241 0,1064 0,0000 0,0000 | 27,07
0,1392 0,1887 0,4864 0,1857 0,0000 0,0000 | 2543
r_0,3275 0,0406 0,56512 0,0783 0,0023 0,0000 | 30,16
0,3094 0,0370 0,5845 0,0666 0,0025 0,0000 | 31,68
0,2008 0,0924 0,5949 0,1119 0,0000 0,0000 | 30,36
0,2180 0,0350 0,7046 0,0393 0,0031 0,0000 | 33,43
0,1784 | 0,0676 | 0,6954 | 0,0586 | 0,0000 | 0,0000 | 29.42
0,0652 0,2868 0,5083 0,1397 0,0000 0,0000 | 24,41
0,0189 0,5421 0,2716 0,1674 0,0000 0,0000 | 19,93
0,0796 | 0,1494 | 0,7017 | 0,0693 | 0,0000 | G,0000 | 31,10
0,0195 0,3907 0,5353 0,0545 0,0000 0,0000 | 21,87
0,0098 0,5748 0,3515 0,0639 0,0000 0,0000 18,10

Tabelle 45: Reaktionsgleichgewicht der Hauptreaktion <I> bei 372,5K.

(- BOG B.GG BGG B.0Q B.GG BCO
THexOH Tac THexAc Tw TyEN TpHE Ko(T)

mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
0.6776 0,0111 0,2245 0,0783 0,0028 0,0056 22,12
0,6337 | 0,0175 | 0,2326 | 0,1122 | 0,0022 | 0,0018 | 22,31
0,4895 0,0381 0,3297 0,1427 0,0000 0,0000 23.73
0,4887 0,0183 0,4347 0,0543 0,0041 0,0000 25,51
0,4535 4,0293 0,4285 0,0863 0,0025 0,0000 | 26,50
0,3898 0,0295 0,5049 0,0731 0,0027 0,0000 30,47
0,3085 0,0579 0,5279 0,1057 0,0000 0,0000 28,27
0,1399 0,1901 0,4902 0,1798 0,0000 0,0000 24,49
0,3263 0,0400 0,55651 0,0757 0,0029 0,0000 29,91
0,3064 0,0370 0,5872 0,0666 0,0028 0,0000 32,15
0,2003 0,0913 0,6040 0,1044 0,0000 0,0000 29,19
0,2136 0,0359 0,7003 0,0463 0,0039 0,0000 | 38,68
0,1758 0,0661 0,6901 0,0655 0,0026 0,0000 33,85
0,0629 0,2867 0,5220 0,1284 0,0000 0,0000 | 23,92
0,0180 | 05440 | 0,2753 | 0,1618 | 0,0000 | 0,0000 | 1943 |
0,0791 | 0,1461 | 0,7034 | 0,0685 | 0,0028 | 0,0000 | 31,84
0,0180 | 03782 | 0,5424 | 0,0585 | 0,0019 | 0,0000 | 25,5
6,0092 | 0,5629 [ 0,3689 | 0,0590 | 0,0000 | 0,0000 | 19,39 |
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Tabelle 46: Reaktionsgleichgewicht der Hauptreaktion <I> bei 3841 K.
THaOH | TAG E Ty Typn ZTppe | Ko(T)
mol/mol | mol/mol | mol /mol mol/mol | mol/mol mol/mol
06468 | 00119 | 02279 | 0,0916 | 0,052 | 0,0166 25,12 |
06290 | 00172 | 0.2346 | 0,1093 | 0,0030 | 0,0070 | 3232 |
04825 | 00384 | 03242 | 0,1528 | 0,0020 | 0,0000 25,16 |
04249 | 00172 | 04557 | 0,0494 | 0,0124 0,0404 | 27,81 |
04438 | 0,0278 | 04392 | 0,0851 | 0,0041 | 0,0000 98,84
03742 | 00278 | 0,5270 | 0,0654 | 0,0056 | 0,0000 31,47
03024 | 00581 | 0,5304 | 0,1064 | 0,0028 | 0,0000 29,01
01389 | 0,914 | 0,4903 | 0,1794 | 0,0000 | 0,0000 24,38
03158 | 0,0410 | 055600 | 0,0797 0,0036 | 0,0000 | 31,89
0,2981 | 0,0384 | 0,5909 | 0,0681 | 0,0045 | 0,0000 | 32,64
0,185 | 00721 | 0,6673 | 0,0721 | 0,0031 | 0,0000 | 31,12
01817 | 0,0352 | 0,7363 | 0,0362 | 0,0106 | 0,0000 | 37,95 |
01749 | 0.0705 | 0,6772 | 0,0740 | 0,0033 | 0,0000 | 35,10
00540 | 02811 | 055514 | 0,1135 | 0,0000 | 0,0000 | 26,65
00181 | 055503 [ 0,2801 | 0,1515 | 0,0000 | 0,0000 | 19,07
00805 | 0,1444 | 0,7021 | 0,0701 | 0,0029 | 0,0000 | 32,37
00167 | 0,3595 | 0,5725 | 0,0485 | 0,0027 | 0,0000 | 27,31
0.0076 | 05449 | 0,3993 | 0,0461 | 0,0020 | 0,0000 | 20,96 |

Tabelle 47: Reaktionsgleichgewicht der Hauptreaktion <I> bei 394,1 K.

B T T e | e
mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol

06147 | 00135 | 0,2256 | 0,0950 | 0,0111 | 0,04D1 | 22,96
0,6077 | 0,0178 0,2366 0,1103 0,0064 | 0,0211 22,0§
0,4848 | 0,0384 | 0,3200 | 0,1442 [ 0,0027 | 0,0000 | 23,97
03232 | 10,0234 | 0,4807 | 0,0505 ] 0,0282 | 0,000 | 25,95
04213 | 0,0311 | 0,4523 | 0,0856 | 0,0097 | 0,0000 | 27,93
03371 | 0,0325 | 05498 | 00647 | 0,0158 | 0,0000 | 30,52
0,2931 | 0,0583 | 0,5344 | 0,1104 | 0,0038 | 0,0000 | 31,10
01372 | 10,1939 | 0,4923 | 0,1766 | 0,0000 | 0,0600 | 24,01
0,2901 | 0,0421 0,5747 | 0,0848 8,8(1)32 g,gggg gg;?
| 0,2736 | 0,0417 | 0,6056 | 0,0688 ’ ¥ ;
01;?? 3:3703 0,6792 | 0,0743 | 0,0051 o,oogg ggég
| 0,1220 | 0,098 | 0,7649 | 0,0327 | 0,0297 0,0200 -
0,1637 | 0,0709 | 0,6867 | 0,0729 | 0,0058 [ 0,0 U el
0:0241 0,2341 | 0,6944 | 0,0416 | 0,0057 3’3800 s
00153 | 0,5545 | 0,2768 | 0,1534 w ! 2z
' ; 100 | 0,0697 | 0,0046 | 0.0000 :
L R T T0.0064 | 0,0000 | 29,86
00141 | 0,3513 | 05858 | 0,0425 | O, R
0,0062 | 05279 | 0,4273 | 0,0345 | 0,004 | O,0000 | 2.5 |
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B.6 Autokatalysierte Reaktionskinetik

Insgesamt wurden 20 Versuche zur autokatalysierten Reaktionskinetik der Hauptreak-
tion <I> durchgefiihrt. Die Ergebnisse bei 25°C, 80°C, 100°C und 120°C sind in den
Tabellen 48 bis 51 angegeben.
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Tabelle 48: Ergebnisse der experiment
. nisse ellen Untersuchung der aut i
tionskinetik der Hauptreaktion <I> bei 298.3 K. e Do

Experi /
periment | f / h .’;::;;3;0/1 1.’1.'Ac; / THexAc / Ty /
nol/mol | mol /mol | mol/mol
1 0,00 | 0,4971 | 0,5011 | 0,0000 | 0.0015
23,77 | 04888 | 0,4906 | 0.0093 | 0.0ii3
52,55 | 0,4782 | 0,d808 | 0,0193 | 00218
95,55 | 04661 | 04657 | 0,033 | 0,0317
168,77 | 0,4454 | 0,450 | 0,0533 | 0,0553
264,55 | 0,4253 | 04228 | 0,059 | 0.0760
384,60 | 0,4062 | 0,3969 | 0,0088 | 0,0082 |
2 0,00 | 0,4635 | 0,2049 | 0,3298 | 0,0017
24,07 | 04632 | 0,1952 | 0,3376 | 0,0041
52,85 | 04610 | 0,1947 | 0,3385 | 0,0049
95,85 | 0,4607 | 0,1921 | 0,304 | 0,0068
169,07 | 0,4583 | 0,1806 | 0,3426 | 0,0096
264,92 | 0,4561 | 0,1852 | 0,3446 | 0,0142
384,90 | 0,4579 | 0,1779 | 0,3450 | 0,0192
3 0,00 | 0,6810 | 03171 | 0,0000 | 0,0020
2435 | 0,6016 | 0,2956 | 0,0046 | 0,0082
53,15 | 0,6859 | 0,2007 | 0,0100 | 0,0134
96,18 | 0,6789 | 02830 | 0,0175 | 0,0206_
169,38 | 0,6674 | 0,2721 | 0,0287 | 0,0318
365,23 | 0,6561 | 0,2588 | 0,0414 | 0,0437
385,22 | 0,6436 | 0,2437 | 0,0548 | 0,0580
4 0,00 0,2059 0,3068 0,4859 | 0,0014
2465 | 0,2003 | 0,2048 | 0,5006 | 0,0043
5345 | 0,1900 | 0,2934 | 0,5017 | 0,0058
96,43 | 0,1975 | 0,2909 | 0,5044 | 0,0072
160,65 | 0,1940 | 0,2884 | 0,5067 | 0,0100
365,50 | 0,1917 | 0,2839 | 0,5102 | 0,0141
385,48 | 0,1887 | 0,2776 | 0,154 | 0,0183
5 0,00 | 04720 | 03011 | 02243 | 0,0017 |
3405 | 0,4697 | 0,2927 | 0,2308 | 0,0068
53,65 | 0,4670 | 0,2901 | 0,2340 | 0,0090
06.73 | 0,628 | 0,2857 | 0,2380 | 0,0136
(169,05 | 0,571 | 02786 | 02441 | 0,0202 |
265,80 | 0,4506 | 0,2699 | 0,2509 | 0,0287
385,77 | 0,4454 @j [ 0,2582_| 70,0376 |
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Tabelle 49: Ergebnisse der experimentellen Untersuchung der autokatalysierten Reak-
tionskinetik der Hauptreaktion <I> bei 353,8 K.

Experiment | t / h | Zyexon / Tac /[ THexAc / zw /
mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
6 0,00 0,4955 0,5027 0,0000 0,0017
3,92 | 0,4362 0,4351 0,0633 0,0655
6,50 0,4696 0,4061 0,0942 0,0948
13,75 | 0,3542 0,3497 0,1553 0,1407
23,50 | 0,3074 0,3027 | 0,2052 0,1847
28,00 | 0,2007 | 0,2864 | 0,2254 | 0,1974
51,92 | 0,2418 0,2395 0,2749 0,2439
o 0,00 | 0,4958 | 0,1520 | 0,3504 | 0,0018
3,92 0,4899 0,1425 0,3577 0,0100
6,50 0,4868 0,1391 0,3614 0,0127
13,75 | 0,4780 0,1298 0,3706 0,0216
23,50 | 0,4685 0,1188 0,3814 0,0313
28,00 | 0,4637 0,1146 0,3861 0,0356
51,92 | 0,4493 0,0981 0,4019 0,0506
8 0,00 0,6894 0,3087 0,0000 0,0020
4,45 0,6531 0,2634 0,0399 0,0435
6,95 | 0,6378 0,2470 0,0568 0,0584
13,75 | 0,6050 0,2141 0,0904 0,0905
24,00 | 0,5754 0,1810 0,1259 0,1177
29,50 | 0,5648 0,1693 0,1397 0,1262
51,92 | 0,5377 0,1347 0;1799 0,1478
9 0,00 0,2011 0,3012 0,4963 0,0014
4,45 0,1895 0,2830 0,5137 0,0137
6,95 | 0,1847 0,2772 0,5194 | 0,0187
13,75 | 0,1724 | 0,2645 | 0,5320 | 0,0311
24,00 | 0,1574 0,2486 0,5487 0,0453
29,50 | 0,1513 0,2417 0,5565 0,0506
51,92 | 0,1314 0,2202 0,5815 0,0669
10 0,00 0,4686 0,3437 0,1860 0,0017
4,45 0,4382 0,3042 0,2210 0,0366
6,95 0,4256 0,2911 0,2355 0,0478
13,75 | 0,3972 0,2610 0,2660 | 0,0758
24,00 | 0,3620 0,2332 0,3043 | 0,1076
29,50 | 0,3562 0,2189 0,3152 0,1097
51,92 | 0,3248 0,1842 0,3593 0,1318




B6 Autokatalysierte Reaktionskinetik

Tabelle 50: Ergebnisse der experimentellen Unters

tionskinetik der Hauptreaktion <I- bei 373.9K.
Experiment | ¢ /b [ Zaexon / | zac / THexAc / W
mol/mol | mol/mol | mol/mol mol /mol
11 000 | 0,4623 | 0,5360 | 0,0000 | 0,0017
3,50 | 0,3281 | 03934 | 0,1429 | 0,1356 |
12,17 | 0,2229 | 0,2881 | 0,2532 | 0,2357 |
23,58 | 0,1769 | 0,2422 | 0,3047 | 0,2762 |
3108 | 0,1617 | 0,2280 | 0,3186 | 0,2017 |
36,17 ] 0,1539 | 0,2207 | 0,3229 | 0,305
48,00 | 0,1465 [ 0,2134 | 0,3381 | 0,3020
12 0,00 | 0,5062 | 0,1603 | 0,3317 | 0,0018
3,50 | 0,4908 | 0,363 | 0,3439 | 0,0236
12,17 ] 0,4650 | 0,000 | 0,3788 | 0,0472 |
2358 | 0,4452 | 0,0883 | 0,4006 | 0,0660
31,08 | 04381 | 0,0795 | 0,112 | 0,0712
36,17 | 0,4341 [ 0,0748 | 0,4168 [ 0,0743
48,00 | 0,4287 | 0,0667 | 0,4278 | 0,0769
13 0,00 [ 0,6382 [ 0,3599 | 0,0000 | 0,0019
3,83 | 0,5426 | 0,2551 | 0,1037 | 0,0985
12,58 | 0,4651 | 0,737 | 0,1900 | 0,1712
24,17 | 0,4272 | 0,1328 | 0,2358 | 0,2041
31,08 | 0,4193 | 0,202 | 0,2544 | 0,2062
36,17 | 0,4123 | 0,1125 | 0,2634 | 0,2118
48,00 | 0,4078 | 0,i010 | 0,2826 | 0,2086
14 0,00 | 0,1913 | 0,3269 | 0,4804 | 0,0014
3,83 | 0,1743 | 0,2808 | 0,5091 | 0,0358
12,58 | 0,1376 | 0,2442 | 0,5507 | 0,0676
2417 | 0,1137 | 0,2200 | 0,5807 | 0,0856
31,08 | 0,1054 | 02118 | 0,5916 | 0,0911
36,17 | 0,1012 | 0,2065 | 0,5977 | 0,0047
48,00 | 0,0038 | 0,1990 | 0,6138 | 0,0935
1 00 | 0.4379 | 0,3634 | 0,1970 | 0,0017
g 2283 0,3642 | 0,2839 | 0,2772 | 0,0748
1258 | 0,2979 | 0,2149 | 0,3547 | 0,1326
94,17 | 0,2607 | 0,i761 | 0,4000 | 0,1632
31,08 | 02492 | 0,638 | 04171 [ 0,1699
36.17 | 0,2423 | 0,1566 | 04250 | 0,1760
48,00 | 0,2331 | 0,1466 | 04417 | 0,1786 |
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Tabelle 51: Ergebnisse der experimentellen Untersuchung der autokatalysierten Reak-
tionskinetik der Hauptreaktion <I> bei 394,1 K.

Experiment | ¢ / h | Zaexon / | Zac/ | THexAc / Tw /
mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
16 0,00 0,4859 0,5124 0,0000 0,0017
3,42 0,2877 0,2907 0,2191 0,2025
7,50 | 0,2220 0,2263 0,2907 0,2610
12,50 | 0,1922 | 0,1970 | 0,3190 | 0,2018
24,08 | 0,1710 0,1767 | 0,3442 | 0,3082
31,08 | 0,1654 0,1732 | 0,3464 0,3150
47,58 | 0,1663 0,1738 0,3641 0,2958
17, 0,00 0,4996 0,1695 0,3291 0,0018
3,42 0,4558 0,1232 0,3765 0,0445
7,50 0,4298 0,0966 0,4045 0,0691
12,50 | 0,4153 0,0799 0,4244 0,0804
24,08 | 0,3997 0,0609 0,4489 0,0904
31,08 | 0,3947 | 0,05648 | 0,4563 | 0,0041
47,58 | 0,3877 0,0460 0,4674 0,0988

18 0,00 | 0,6339 | 0,3642 | 0,0000 | 0,0019
342 | 0,826 | 0,2006 | 0,1655 | 0,1513
7,50 | 0,4280 | 0,1433 | 0,2283 | 0,2003
12,50 | 0,3978 | 0,1144 | 0,2570 | 0,2308
24,08 03749 | 0,0894 | 0,2861 | 0,2496
31,08 | 0,3705 | 0,0829 | 0,2952 | 0,2515
47,58 | 0,3667 | 0,0756 | 0,3068 | 0,2509
19 0,00 | 02022 | 0,3545 | 04419 | 0,0014
342 | 0,1349 | 0,2886 | 0,5117 | 0,0647
7,50 | 0,1026 | 0,2552 | 0,5509 | 0,0913
12,50 | 0,0859 | 0,2382 | 0,5722 | 0,1037
24,08 | 10,0733 | 0,2260 | 0,50938 | 0,1068
31,08 | 10,0695 | 0,2222 | 0,6011 | 0,1073
47,58 | 0,0654 | 0,2193 | 0,6155 | 0,0098
20 0,00 [ 04874 | 0,2981 | 0,2128 | 0,008
342 | 04175 | 0,1779 | 0,3139 | 0,0007
7,50 | 0,3805 | 0,1355 | 0,3651 | 0,1188
12,50 | 0,3579 | 0,1117 | 0,3921 | 0.1383

24,08 | 0,3371 | 0,0880 | 0,4225 | 0,1524
31,08 | 0,3320 | 0,0817 | 0,4321 | 0,1542
47,58 | 0,3281 | 0,0734 | 0,4535 | 0,1450
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B.7 Heterogen katalysierte Reaktionskinetik im
Rohrreaktor

Die experimentellen Ergebnisse aller heterogen katalysierten Reaktionskinetikexperi-
mente sind in Tabelle 52 (Hauptreaktion) und Tabelle 53 (Nebenreaktionen) zu sehen.
Eine zentrale Rolle innerhalb der ganzen Experimente nehmen die drei Basisfillle (Ex-
perimente 1, 2 und 3) bei verschiedenen Feedzusammensetzungen ein, die jeweils bei
25m®/(m?/h) und 120°C durchgefiihrt wurden. Sie sind Herzstiick der Massenstrom-,
Temperatur- und Konzentrationsstudien. Es ist anzumerken, dass die bei jedem Versuch
angegebene spezifische Gemischdichte p anhand der Versuchstemperatur und der Zu-
sammensetzung am Reaktoraustritt berechnet wurde. Weiterhin ist fiir jeden einzelnen
Versuch zur Hauptreaktion auch die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante des pseudoho-
mogenen Modells bei Versuchstemperatur angegeben, die durch individuelle Anpassung
an die jeweiligen experimentellen Daten bestimmt wurde. Die Kapazitit c,’fgw des ein-
gefilllten Katalysators wurde gemik DIN54403 [6] zu 4,43 mmoly+ /gxay e Destimmt.
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Tabelle 52: Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen der heterogen katalysier-
ten Reaktionskinetik der Hauptreaktion <I> im Rohrreaktor.

Micaris / | Thecor ] | Tac /| o/ | 2w/
EKapr | mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol

Experiment 1 0,0 0,4000 | 0,1402 | 0,4535 | 0,0063
4,0 0,3580 | 0,1010 | 0,4944 | 0,0458

8,1 0,3362 | 0,0791 | 0,5186 | 0,0662

T = 393,3K 12,2 0,3232 | 0,0668 | 0,5312 | 0,0788
1n = 26, 3 g/min 16,2 0,3155 | 0,0580 | 0,5399 | 0,0857
p = 10,7675 g/cm3 24,4 0,3075 | 0,0517 | 0,5475 | 0,0033

32,6 0,3043 | 0,0485 | 0,5509 | 0,0962
KEE(T) = 0,199 mol /(s moly+) | 44,9 0,3023 | 0,0466 | 0,5533 | 0,0979
57,2 0,3017 | 0,0458 | 0,5530 | 0,0986
69,5 0,3012 | 0,0458 | 0,5536 | 0,0993

Experiment 2A 0,0 0,6052 | 0,2386 | 0,1514 | 0,0048
1,0 0,5348 | 0,1701 | 0,2229 | 0,0721

8.1 0,949 | 0,1307 | 0,2648 | 0,1096

T = 393,4K 12,2 04710 | 0,1073 | 0,2898 | 0,1318
th = 26,5 g/min 16,2 0,4560 | 0,0921 | 0,3050 | 0,1459
p=0,7395g/cm? 244 0,4360 | 0,0739 | 0,3252 | 0,1649

32,6 0,4264 | 0,0644 | 0,3350 | 0,1742
EEE(T) = 0,148 mol /(s moly+) [ 44,9 0,4185 | 0,0565 | 0,3429 | 0,1820
57,2 0,4142 | 0,0522 | 0,3478 | 0,1859

69,5 0,4126 | 0,0502 | 0,3505 | 0,1867

Experiment 2B 0,0 0,6064 | 0,2356 | 0,1537 | 0,0044
40 0,5404 | 0,1710 | 0,2207 | 0,0678

8,1 0,4996 | 0,1304 | 0,2642 | 0,1058

T = 393,3K 122 0,4749 | 0,1059 | 0,2899 | 0,1292
m = 26,6 g/min 16,2 0,4584 | 0,0896 | 0,3071 | 0,1448
p=0,7397 g/cm® 24,4 0,4406 | 0,0715 | 0,3262 | 0,1617

= 32,6 0,4311 | 0,0622 | 0,3364 | 0,1704
EFE(T) = 0,145mol /(s molys) [ 44,9 0,4235 | 0,0548 | 0,3441 | 0,1777
57,2 0,194 | 0,0509 | 0,3482 | 0,1815
69,5 0,172 | 0,0488 | 0,3502 | 0,1838

Experiment 2C 0,0 0,5793 [ 0,2209 | 0,1728 | 0,0270
1,0 0,5216 | 0,1635 | 0,2336 | 0,0813

8,1 0,4828 0,1256 | 0,2736 | 0,1180

T=303,3K 123 0,4597 | 0,1028 | 0,2979 | 0,1396
m = 26,5g/min 16,2 0,4457 | 0,0884 | 0,3134 | 0,1525
p=0,7418 g/cm? 24,4 0,4280 | 0,0719 | 0,3303 | 0,169

25 32,6 0,4194 | 0,0630 | 0,3400 | 0,1777
ke (T) = 0,148 mol /(s moly ) [ 44,9 0,4124 | 0,0560 | 0,3475 | 0,1840
57,2 0,4089 | 0,0525 | 0,3512 | 0,1874
69,5 0,4073 | 0,0508 | 0,3533 | 0,1886
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Fortsetzung Tabelle 52
h M Kat tr ,f THexOH ,’«’ Tac / THexAc / Tw /
: BKat,tr mol/mol | mol/mol mol/mol | mol/mol
Experiment 3 0,0 02179 | 0,1472 | 06311 | 0.0037
g’? 0,1851 | 0,1159 | 0,6607 | 0.0384
j 0,1662 | 0,0977 | 0.6806 :
_T= 393,4K 12,2 0,1568 | 0,0883 | 0,6912 %ﬁ—
= 26,6 g/min 16,2 0,1514 | 0,0831 | 0.6973 | 0.0681
p=0,8089g/cm?® 24 4 0,1471_| 0,087 | 0,7023 | 0.0719
32,6 0,1455 | 0,0775 | 0,702
K'(T) = 0,273 mol /(s moly+) 449 0,1450 | 0,0770 0,7822 g;g?ﬁﬁ
57,2 0,1449 | 0,0766 | 0,7041 0,074@
69,5 0,1446 | 0,0766 | 0,7038 | 0,0749
Experiment 4 0,0 0,3958 | 0,1367 | 0,4562 | 0,0113
1.0 0,3344 | 0,0762 | 0,5206 | 0,0688
8,1 0,3147 | 0,0560 | 05406 | 0,0879
T'=393,5K 12,2 0,3075 | 0,0499 | 0,5481 | 0,0045
th =12,7g/min 16,1 0,3047 | 0,0470 | 0,5510 | 0,0073
p=0,7671 g/em?® 24,4 0,3025 | 0,0451 | 0,5527 | 0,0996
: 32,6 0,3023 | 0,0448 | 0,5530 | 0,1000
KH(T) =0,206mol /(s moly+) | 44,7 | 0,3022 | 0,0447 | 0,5532 | 0,008
56,9 0,3021 | 0,0448 | 05528 | 0,1003
69.1 | 0,3020 | 0,0450 | 0,5526 | 0,1003
Experiment 5A 0,0 04014 | 0,1411 | 0,537 | 0,0038
40 0,3510 | 0,0936 | 0,5025 | 0,0529
8,1 0,3296 | 0,0728 | 05253 | 0,0723
T =2393,4K 12,2 03181 | 0,0613 | 05381 | 0,0825
h = 19,2g/min 16,2 0,3116 | 0,0568 | 0,0428 | 0,0898
p=0,7678 g/cm? 244 0.3050 | 0,0507 | 0,5495 | 0,0948
32,6 0.3025 | 0,0470 | 05524 | 0,0981
K'(T) = 0,181 mol /(s moly+) | 44,9 | 0,3018 | 0,0448 | 055564 | 0,0969
57,2 0,3016 | 0,0450 | 0,5565 | 0,0969 |
69,5 0,3014 | 0,0451 | 055557 | 0,0978
Experiment 5B 0,0 0,4010 | 0,1396 | 0,4533 | 0,0061
1.0 0,3522 | 0,0944 | 0,4997 [ 0,0537
8,1 03290 | 00712 | 0,5258 | 0,0741
m= 19, 4g/m1n 16,1 0,3102 0,0529 0,5457 0,0912
p=0,7673g/cm? 24,4 0,3043 0,0477 | 0,5506 | 0,0974 |
32,6 | 0,3020 | 0,0458 | 0,5534 | 0,0980
kfl:IH{T) 34 G, 189[110]/{8 mol],+) 44’7‘ 0,3019 0,0452 0,5537 0,0992
56,9 03017 | 0,0449 | 05542 | 0,0993
69,0 | 03014 | 0,0451 | 05538 | 0,099
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Fortsetzung Tabelle 52

S TMikatsr / | Thexoti / | ZTac / | Thexac / | Tw /
EKat tr mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
Experiment 5C 0,0 0,3930 | 0,1376 | 0,4578 | 0,0107
4,0 0,3494 | 0,0933 | 0,5042 | 0,0531
8.1 0,3257 | 0,0700 | 0,5284 | 0,0759
T =393,4K 122 0,3140 | 0,0586 | 0,5401 | 0,0873
m = 19, 3g/min 16,1 0,3078 | 0,0524 | 0,5468 | 0,0930
p=0,7675g/cm3 244 0,3031 | 0,0477 | 0,5517 | 0,097
32,6 0,3015 | 0,0463 | 0,5528 | 0,0994
EPH(T) = 0,188 mol/(s moly+) [ 44,7 0,3011 | 0,0457 | 0,5537 | 0,0096
/ 56,0 0,3009 | 0,0455 | 0,5538 | 0,099
69,1 0,3006 | 0,0456 | 0,5532 | 0,1006
Experiment 6 0,0 0,4153 | 0,1410 | 0,4397 | 0,0039
4,0 0,3781 | 0,1061 | 0,4748 | 0,0410
Bl 0,3562 | 0,0847 | 0,4982 | 0,0609
T =393,2K 122 0,3425 | 0,0711 | 0,5127 | 0,0736
1 = 31, 5g/min 16,2 0,3335 | 0,0623 | 0,5223 | 0,0819
p=0,7643 g/cm? 24,4 0,3235 | 0,032 | 0,5319 | 0,0914
32,6 0,3195 | 0,0486 | 0,5371 | 0,0948
KEB(T) = 0,193 mol /(s moly+) [ 44,9 0,3163 | 0,0457 | 0,5400 | 0,0980
57,2 0,3148 | 0,0444 | 0,5413 | 0,099
69,5 0,3142 | 0,0441 | 0,5417 | 0,1000
Experiment 7 0,0 0,6024 | 02375 | 0,1531 | 0,0070
10 0,4409 | 0,0776 | 0,3183 | 0,1632
8,1 0,4195 | 0,0569 | 0,3380 | 0,1847
T =393,5K 12,2 0,4128 | 0,0505 | 0,3452 | 0,1916
= 5,3 g/min 16,1 0,4113 | 0,0486 | 0,3477 | 0,1924
p = 0,7396 g/cm? 24,4 0,4103 | 0,0476 | 0,3488 | 0,1933
32,6 0,4100 | 0,0475 | 0,3486 | 0,1940
KPR (T) = 0,146 mol/(s moly+) | 44,7 0,4098 | 0,0474 | 0,3484 | 0,1944
56,9 0,4100 | 0,0475 | 0,3486 | 0,1940
69,1 0,4101 | 0,0476 | 0,3487 | 0,1937
Experiment 8 0,0 0,6023 | 0,2388 | 0,1523 | 0,0065
40 0,4851 | 4,1212 | 0,2739 | 0,1198
8,1 0,4470 | 0,0833 | 0,3132 | 0,1565
T =393,5K 122 0,4307 | 0,0672 | 0,3296 | 0,1725
m = 10,8 g/min 16,1 0,4226 | 0,0590 | 0,3384 | 0,1800
p=0,7396g/cm® 244 0,4155 0,0518 | 0,3461 | 0,1867
32,6 0,4125 | 0,0493 | 0,3485 | 0,1898
KER(T) = 0,137 mol/ (s moly+) | 44,7 0,4111 | 0,0480 | 0,3494 | 0,1914
56,9 0,4112 | 0,0479 | 0,3502 | 0,1908
69,1 0,4100 | 0,0476 | 0,3491 | 0,1933
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Fortsetzung Tabelle 52
F— m
e o | by | el | 7
Experiment 9 0.0 L Lol ol gl
A 0,6036 0,2382 0,1523 0.,0058
;,(IJ 82 :5 gs 0,1468 | 0,2468 0:0955
i A698 | 0,1053
T=38%,4K 122 | 0,4484 | 0,0845 g ?1)(1]; g’}ggg
m = 16,1g/min 16,1 0,4354 | 0,0717 0,3246 071683
p=0,7396g/cm?® g;l,f,' 0,4220 | 0,0591 0:3372 01817
6 0,4172 | 0,0532 ;
KH(T) = 0,136 mol /(s moly+) | 44,7 0,4130 | 0,0500 gzgiig gjggi
56,9 0,4123 | 0,0484 | 0,3496 | 0,1808
. 69,1 0,4106 | 0,0477 | 03492 | 0.1925
Experiment 10 0.0 0,6047 | 0,2395 | 0,1511 | 0,0046
g.(ll g,iggi 0,1656 | 0,2268 | 0,0785
. : 0,1238 | 0,270
T=393,3K 12,2 0,4631 | 0,0999 0,2942 8 ’}tllgg
th=21,4g/min 16,1 0,468 | 10,0843 | 0,3102 | 0,1587
p=0,7395g/cm? 24,4 0.4306 | 0.0674 | 03284 | 0.1736
32,6 0,4216 | 0,0591 | 0,3366 )
(T)=0,135mol /(s moly+) [ 44,7 0,4153 | 0,0528 | 0,3130 g,iggg
56.9 0,4128 | 0,0602 | 0,3461 | 0,1900
69,1 0,4115 | 0,0490 | 0,3475 | 0,1919
Experiment 11 0,0 06031 | 0,2393 | 0,1521 | 0,0056
4,0 05431 | 0,1817 | 0,2102 | 0,0647
8.1 0,5071 | 0,1451 | 0,2475 | 0,1003
T=393,3K 12,2 04829 | 0,1203 | 0,2735 | 0,1233
m=31,9g/min 16,1 04649 | 0,1025 | 0,2920 | 0,1406
p=0,7393g/cm3 24,4 0.4448 | 0,0824 | 0,3128 | 0,1600
- 32,6 0,4329 0,0707 | 0,3247 | 0,717
K(T) = 0,143 mol /(s molyy+) | 44,7 0,4233 | 0,0612 | 0,3349 | 0,1807
56,9 04176 | 0,0659 | 0,3400 | 0,1864 |
—69.1 | 04130 | 0,0528 | 0,3430 | 0,1904
Experiment 12 0,0 0,2099 | 0,1388 [ 0,6359 | 0,0154 |
1.0 0,1618 | 0,0008 | 0,6881 | 0,0593 |
81 | 0,1503 | 0,0795 | 0,6991 [ 0,0711 |
T =393,5K 122 | 01474 | 0,0767 | 0,7026 | 00733
# =10,7g/min 16,1 | 0,1466 | 0,0760 | 0,7024 | 0,0750 |
p=0,8084 g /cm® 54,4 | 0,162 | 00767 | 0,7029 | 00752 |
- 32.6 TQ@LJ@LM%
i (1) = 0,334 mol /(s moly+ ) | 44,7 0,1462 MMM—-
LB 60.1 | 0,1459 | 00759 | 0.7024 | 0.078 |
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Fortsetzung Tabelle 52

MKat,tr / Tiexon / Zac / THexAc / Tw /
gKater | mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
Experiment 13 0,0 02110 | 0,1388 | 0,6361 | 0,0140
40 0,1692 | 0,0082 | 0,6798 | 0,0529
7] 0,1554 | 0,0846 | 0,6943 | 0,0656
T =393,4K 12,2 0,1504 | 0,0797 | 0,6982 | 0,0717
m = 15,9g/min 16,1 0,1479 | 0,0772 | 0,7011 | 0,0737
p=0,8084g/cm? 244 0,1466 | 0,0758 | 0,7031 | 0,0746
32,6 0,1463 | 0,0755 | 0,7031 | 0,0751
kEH(T) = 0,319 mol/(s moly+) [ 44,7 0,1462 | 0,0754 | 0,7032 | 0,0751
56,9 0,1463 | 0,0756 | 0,7030 | 0,0752 |
69,1 0,1462 | 0,0757 | 0,7024 | 0,0757 |
Experiment 14 0,0 0,4147 0,1407 0,4400 | 0,0047
1,0 0,4009 | 0,1367 | 0,4422 | 0,0112
8,1 0,4076 | 0,1342 | 0,4462 | 0,0120
T =333,0K 20 0,4044 | 0,1313 | 0,4488 | 0,0155
1h = 28,2 g/min 16,2 0,4019 | 06,1288 | 04520 | 0,0174
p=0,8131 g/cm? 244 0,3969 | 0,1241 | 0,571 | 0,0219
32,6 0,3918 | 0,1195 | 0,4608 | 0,0280
EEfY(T) = 0,011 mol /(s moly+) 449 0,3858 | 0,1132 | 0,4679 | 0,0332
57,2 0,3793 | 0,1074 | 0,4733 | 0,0401
69,5 0,3738 | 0,1024 | 04781 | 0,0457
Experiment 15 0,0 0,4141 | 0,1406 | 0,4399 | 0,0054
1,0 0,3898 | 0,1180 | 0,4618 | 0,0304
8,1 0,3734 | 0,1021 | 0,4787 | 0,0459
T =373,3K 152 0,3619 | 0,0900 | 0,4927 | 0,0554
= 26,9 g/min 16,2 0,3521 | 0,0806 | 0,5026 | 0,0646
p=0,7841g/cm? 244 0,3394 | 0,0681 | 0,5165 | 0,0760
= 32,6 0,3326 | 0,0608 | 0,5247 | 0,0819
ki (T') = 0,089 mol /(s moly:) [ 44,9 0,3250 | 0,0543 | 0,5300 | 0,0898
57,2 0,3214 | 0,0502 | 0,5361 | 0,0924
69,5 0,3189 | 0,0480 | 0,5380 | 0,0951 |
Experiment 16 0,0 0,5918 | 0,2329 | 0,1609 | 0,0144
4,0 0,5761 | 0,2185 | 0,1756 | 0,0299
8,1 0,5630 | 0,2055 | 0,1893 | 0,0422
T'=353,2K 12,2 0,5523 | 0,1943 | 0,2014 | 0,0519
™ = 27,8 g/min 16,2 05414 | 0,183 | 0,2131 | 0,0622
p=0,7706 g/cm? 244 0,5231 | 0,1655 | 0,2317 | 0,0797
32,6 0,5084 | 0,1505 | 0,2475 | 0,0936
k£t (T) = 0,027mol /(s molys) [ 44,9 | 0.4903 | 01331 | 0.2662 | 0,103
57,2 0,4773 | 0,1201 | 0,2800 | 0,1227
69,5 04678 | 0,1105 | 0,2895 | 0,1322
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Tortsetzung Tabelle 52

| — T —
1 J, ]
s ] TMKat, tr .'I THexOH / Tac / THexAc / Tw /
EKat.tr mol/mol | mol/mol mol/mol
: - mol /mol
l Experiment 17 0,0 0,5928 0,2332 04,1605 0,0135
g[]l 0,5592 0,2005 0,1948 0,0454
3 0,5318 0,1735 0,2231 0,0716
f _1;_:2_:{373,31{‘ 122 71705109 | 0,1531 | 0,245 | 0,005
| m=27,4g/min 16,2 0,4945 0,1368 0
= dg/uin : 2625 | 0,1062
| p=0, g/cm 24,4 0,4712 0,1138 0,2866 0,1284

32,6 0,4566 | 0,0080 | 0.3017
ACY X i g 0,1428
) KH(T) = 0,067 mol /(s moly+ ) | 44,0 0,4414 0,0845 | 0,3173 | 0,1567
l 57,2 0.4327 | 0,0754 | 0,3272 | 0,1647
; 69,5 0,4254 | 00693 | 0,333 | 01722

‘j Experiment 18 0,0 0,2368 | 0,1462 | 0,6128 | 0,0042
10 0,2274 | 0,1373 | 0,6212 | 0,014l

8.1 0,288 [ 0.1290 | 0,6306 | 0,0216

T=353,3 K 12,2 02115 | 01213 | 0,6388 | 0.0284

= 27,7g/min 16,2 0,2048 | 0,1152 | 0,6433 | 0,0367
p=0,8447g/cm? 24,4 0,1952 | 0,1057 | 0,6534 | 0,0458

{ . 32,6 0,1887 | 0,0994 | 0,6598 | 0,0521
i(T) = 0,052mol /(s moly+) [ 44,0 | 10,1808 | 0,0921 | 0.6658 | 0.0613

57.2 0,1766 | 0,0876 | 0,6737 | 0,0621
69,5 0,1718 | 0,0833 | 0,6755 0,06951

Experiment 19 0,0 0,2169 0,1378 0,6332 | 0,0121
1,0 0,1994 | 0,1209 | 0,6509 | 0,0288
ﬂ 81 0,1863 | 0,1083 | 0,6665 | 0,0390
" .T =373,3K 1272 0,1769 0,0990 | 0,6751 | 0,0490
1 = 26,7g/min 16,1 0,1696 | 0,0922 | 0,6817 | 0,0565
p=0,8285g/cm? 214 0,617 | 0,0840 | 0,6905 | 0,0638

32,6 0,1575 0,0797 0,6948 0,0680

K1) = 0,137 mal /(s moly:) [ 44,7 0.1546 | 0,0771 | 0,6979 | 0,0704
56,0 0.1531 | 0,0753 | 0,6998 | 0,0718

69,1 0,1519 0,0746 0,6999 0,0736

Experiment 20 0,0 0.0086 | 0,1899 | 0,6988 | 0,0128
1,0 0.0792 | 0,1708 | 0,7198 | 0,0302

8.1 0,0678 0,1597 0,7322 0,0403

T =393 4K 12.2 0.0620 | 0,1542 | 0,7374 | 0,0463
™ =27,7g/min 61 | 0,058 | 0,1512 | 0,401 | 0,0498
p=0,8390g/cm* 244 0,0562 | 0,1486 | 0,7430 | 0,0522
32.6 0.0556 | 0,1482 | 0,7456 | 0,0505

H,
lram2[]'32(“!101/(5mol.,+} 44,7 0,0553 | 0,1479 | 0,7456 | 0,0512
0,1477 | 0,7449 | 0,0517

56,9 0,0557
1\ 69,1 0,0552 _0,1480 0,7456 0,0512
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Fortsetzung Tabelle 52

Miatee / | Tuexon /| Tac/ | THexac /| zw /
EKat,ir mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol

Experiment 21 0,0 0,3031 | 0,1552 | 0,5373 | 0,0043
1,0 0.2625 | 0,1166 | 0,5754 | 0,0455
81 0,2305 | 0,0042 | 0,6001 | 0,0663
T =393,4K 12,2 0,2273 | 0,0823 | 06132 | 0,0772
7 = 26, 6.g/min 16,2 0,2203 | 0,0751 | 0,6208 | 0,0837
p=0,7915g/cm* 24,4 0,2135 0,0688 | 0,6283 | 0,0895
32,6 02112 | 0,0664 | 0,6297 | 0,0926
KEB(T) = 0,237 mol/(s moly+) [ 44,9 0,2007 | 0,0652 | 0,6313 | 0,038
57,2 0,2095 | 0,0646 | 0,6320 | 0,0939
69,5 0,2003 | 0,0648 | 0,6318 | 0,0942
Experiment 22 0,0 0,4994 0,0485 0,4443 0,0078
4.0 0,4859 | 0,0351 | 0,4589 | 0,0201
8,1 0,4764 | 0,0265 | 0,4678 | 0,0293
T =393,4K 12,2 0,4702 | 0,0218 | 0,4729 | 0,0350
1 = 26,6g/min 16,1 0,4668 | 0,0182 | 0,4772 | 0,0378

p=0,7299 g/cm? 24,4 0,4624 | 0,0150 | 0,4803 | 0,0422 |
32,6 0,4618 | 0,0135 | 0,4812 | 0,0436
KPH(T) = 0,154 mol/(s moly+) [ 44,7 | 0,4600 | 0,0129 | 0,4828 | 0,0443
56,9 0,4588 | 0,0129 | 0,4820 | 0,0455
69,1 0,4585 | 0,0129 | 0,4831 | 0,0455
Experiment 23 0,0 0,4193 | 0,2454 | 0,3302 | 0,0051
1,0 0,3572 | 0,1841 | 0,3947 | 0,0640
31 0,3190 | 0,1480 | 0,4345 | 0,0985
T =393,4K 12,2 0,2986 | 0,1266 | 04562 | 0,1187
1 = 27,1g/min 16,2 0,2855 | 0,1139 | 0,4699 | 0,1308
p=0,7807g/cm® 24,4 0,2708 | 0,0994 | 04851 | 0,1448
o 32,6 0,2634 | 0,0927 | 0,4920 | 0,1519
kEH(T) = 0,187 mol /(s moly+) [ 44,9 0,2581 | 0,0868 | 0,4987 | 0,1563
57,2 0,2555 | 0,0845 | 0,5007 | 0,1593
69,5 0,2540 | 0,0828 | 0,5027 | 0,1606
Experiment 24 0,0 0,5182 | 0,1483 | 0,3284 | 0,005
4,0 0,4729 | 0,1056 | 0,3720 | 0,0495
8,1 0,4472 | 0,0797 | 0,4003 | 0,0728
T =393,3K 12,2 0,4311 | 0,0645 | 04163 | 0,0881
riv = 26,5 g/min 16,2 0,4206 | 0,0547 | D,4263 | 0,0984
p=0,7438g/cm? 24,4 04106 | 0,0445 | 0,4377 | 0,1072
e 32,6 0,4058 | 0,0402 | 0,422 | 0,1118
kif'(T) = 0,168 mol /(s moly+) | 44,9 | 0,4028 | 0,0374 | 0,4455 | 0,114
57,2 0,4013 | 0,0363 | 0,4462 | 0,1162

b e e GO 0,4008 | 0,0357 | 0,4468 | 0,1166 |
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Fortsetzang Tabelle 52
Mgatee / | Thexou / Tar 7 = 7
{ f Biattr rr:::l f"r:‘ml nlJu?;"nj:ol “LHe[xMC . A
Experiment 25 0.0 0,3955 mol/mol | mol/mol
,] 1 3990 | 0,3436 [ 0,2505 | 0,0104 |
&0 _%;313% 0,2631 | 0,3362 | 10,0866
K [T T 0208 | oos | e |9
i [-[on ol Lom i
32,6 0‘2057 0‘153::i gﬁgg _g’i_gsﬁ*
| = o ‘— Lhuln e L i 2 6
| [40)=0,184mol/(s moly:) [ 44.7 T 0.1949 0,1448 | 0,4580 | 0.9014
| 56,9 0,1910 0,1400 | 0,4642 | 02048
: 69,1 0,1878 | 0,1372 | 0,4666 | 0,2084 |
Experiment 26 0,0 0,5119 | 0,2493 | 0,2328 | 0,0058
i ;.u 04441 [70,1819 | 0,3038 | 0,0702 |
. | 81 04036 | 0,1422 0,3456 | 0,1087 |
| mT;% 39?- j K 12,2 03799 | 06,1188 | 10,3706 | 0,307
] ’ p:“él?g g 16,2 0,3654 | 0,1046 | 0,3854 | 06,1446
‘ \7617g/em 24,4 0,3483 70,0880 | 0,4029 | 0,1608
| = 326 0,3402 | 0,0796 | 0,4125 | 0,1677
| [80)=0.165mol /(s mol,,. ) [ 41,9 0,3332 | 06,0730 | 0,4189 | 0,1749
57,2 0,3296 | 0,0604 | 0,4220 | 0,1781
L 69,5 0,3274 0,0674 0,4256 | 0,1796 |
{ Experiment 27 0,0 06159 | 01437 | 0,2345 | 0,0059
40 05713 | 06,1009 | 0,270 | 0,0489
8.1 0,5453 | 0,0751 | 0,3064 | 0,0731
T'=393,4K 12,2 0,5284 | 0,0590 | 0,3231 | 0,0894
m=26,3g/min 16,2 0,5180 | 0,0486 | 0,3348 | 0,0986
P=0,7217g/cm? 244 0,5065 0,0373 | 0,3468 | 0,1094
B 32,6 0,5009 | 0,0322 | 0,3519 [ 0,1150
T)=0,146mol/(s mol,,.) [~ 44.9 0,4973 | 0,0286 | 0,3563 | 0,1178
57,2 0,4956 | 0.0260 | 03577 | 0,1198
e g 69,5 | 0.4952 | 0,0265 | 0,3584 | 0,1199
| Experiment 28 0.0 0.5642 | 0,2240 | 0,2069 | 0,0049
| 10 0,5005 | 0,625 | 0,271l | 0,0658
| 8.1 0.4611 | 0,1230 | 0,3125 | 0,1034
| T=383,4xK 122 | 0,383 | 0,1015 | 0,3361 [ 0,1241
| M=26,6g/min 16,2 | 0,4235 | 0,0869 | 0,3515 | O,I381 |
| p=0,7465g/cm? TW—W 0,3679 0,1543
. s o ioe0 ot e
% = 0,157 mol/(s moly. ) [ 44,9 0.3927 | 0,0563 | 0,3840 L
.s 57,2 | 03895 | 00532 | 03875 | 018
. 695 | 0.3s78 | 00517 | 0,350 | 0710 |
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Fortsetzung Tabelle 52

Migattr / | Texon /| Tac/ | THaae /| 2w/
Biater | Mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
Experiment 29 0,0 0,5944 0,3481 0,0504 | 0,0071
40 0,5014 | 0,2560 | 0,1469 | 0,097
8,1 0,4494 | 0,2045 | 0,2013 | 0,1447
T =393,4K 12,2 0,4176 | 0,1747 | 0,2337 | 0,1739
= 26, 6 g/min 16,2 0,3973 | 0,1525 | 0,2559 | 0,1942
p=0,7601 g/cm? 24,4 0,3720 | 0,1280 | 0,2818 | 0,2182
32,6 0,3585 | 0,1136 | 0,2975 | 0,2303
KEE(T) = 0,141 mol /(s moly+) | 44,9 0,3458 | 0,1016 | 0,3109 | 0,2417
57,2 0,3384 | 0,0039 | 0,3105 | 0,2482
69,5 0,3302 | 0,0884 | 0,3217 | 0,2507
Experiment 30 0,0 0,6025 | 0,2407 | 0,0580 | 0,0089
40 0,6245 | 0,1729 | 0,1204 | 0,0731
8.1 0,5835 | 0,1312 | 0,1736 | 0,1117
T =393,4K 12,2 0,5573 | 0,1055 | 0,2004 | 0,1369
1 = 26,6 g/min 16,2 0,5386 | 0,0874 | 0,2197 | 0,1544
p=0,7212g/cm3 24,4 0,5193 | 0,0681 | 0,2398 | 0,1728
32,6 0,5081 | 0,0568 | 0,2519 | 0,1832
KEE(T) = 0,128 mol/(s moly+) | 44,9 0,4965 | 0,0484 | 0,2599 | 0,1952
57,2 0,4928 | 0,0425 | 0,2666 | 0,1981
69,5 0,4901 | 0,0394 | 0,2699 | 0,2006
Experiment 31A 0,0 0,4992 | 0,2012 | 0,2041 | 0,0055
4.0 0,3420 | 0,1365 | 0,3681 | 0,1533
Bl 0,3143 | 0,1094 | 0,3962 | 0,1802
T =373,6K 12,2 0,3030 | 0,0978 | 0,4095 | 0,1897
m = 3,6g/min 16,2 0,2967 | 0,0923 | 0,4141 | 0,1969
p=0,7922 g/cm? 24,4 0,2919 | 0,0872 | 0,4206 | 0,2003
32,6 0,2902 | 0,0852 | 0,4238 | 0,2018
k! (T') = 0,075 mol/(s moly+) [ 44,9 0,2800 | 0,0843 | 0,4235 | 0,2032
57,2 0,2890 | 0,0838 | 0,243 | 0,2029
69,5 0,2885 | 0,0837 | 0,4238 | 0,2040
Experiment 31B 0,0 0,4978 0,2894 | 0,2041 | 0,0087
1,0 0,3460 | 0,1395 | 0,3629 | 0,1516
8,1 0,3140 | 0,1078 | 0,3960 | 0,1823
T =373,3K 12,2 0,3015 | 0,0958 | 0,4086 | 0,1942
m = 3,5g/min 16,2 0,2967 | 0,0006 | 0,4145 | 0,1982
p=0,7917g/cm® 244 0,2921 | 0,0857 | 0,4202 | 0,2020
s 32,6 0,2904 | 0,0838 | 0,4224 | 0,2034
ki (T) = 0,071 mol /(s moly+) [ 44,9 | 0,2894 | 0,0833 | 0,4230 | 0,2043
57,2 0,2893 | 0,0830 | 0,232 | 0,2044
69,5 0,2895 | 0,0827 | 0,4239 | 0,2039
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Tabelle 53: Daten zur heterogen katalysierten Reaktionskinetik der Nebenreaktio-
nen <II> bis <IV> im Rohrreaktor.

I MKattr / | THexoH / zac / THexhe Tw e
.1 ] BKat,tr mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol / nfol mgfffm/,] ;i;]?i,é; W
! Experiment 32 : 0,0050 | 0,0040 | 0,9849 | 0,0033 | 0,0000 | 00028
10 0,0052 | 10,0051 | 0,799 | 0,0033 | 10,0057 | 0.0028
81 0,0052 | 0,0061 | 0,0786 | 0,0028 | 0,00d5 | 0.0028
T=303,4K 122 0,0047 | 00072 | 0,9763 | 0,0032 | 0,0058 | 0.0029
i = 26,7 g /min 16,1 0,0047 | 0,0084 | 0,9739 | 0,0032 | 0.0070 | 0.0029
{ p=0,7786g/cm® [ 244 0,0045 | 0,0112 | 0,968 | 0,0032 | 0,0008 | 0.0020
32,6 0,0050 | 0,0141 | 0,9622 | 0,0031 | 0,0125 | 0,0030
l 44,7 0,0048 | 0,0169 | 0,9570 | 0,0031 | 0,052 | 0,0031
56,0 0,0046 | 0,0190 | 0,9531 | 0,0031 | 0,0170 | 0,0031
= 69,1 0,003 [ 0,0221 | 0,9478 | 0,0031 | 0,0196 | 0,0031
| Experiment 33 0,0 0,0028 [ 0,0000 | 0,9937 | 0,0008 | 0,0000 | 0,0027
| 4,0 0,0030 | 0,0045 | 0,9854 | 0,0008 | 0,0035 | 0,0028
8,1 0,0029 0,0059 | 0,9823 | 0,0008 | 0,00564 | 0,0028
| T=4033K 122 0,0029 | 0,0080 | 0,9782 | 0,0008 | 0,0074 | 0,0028
| = 26,4g/min 16,1 0,0029 0,0103 0,9736 0,0008 0,0097 | 0,0028
| #=0,7685 g/em® [ 244 0,0027 | 0,0144 | 0,9652 | 0,0008 | 0,0140 | 0,0029
. 32,6 0,0026 | 0,0183 | 0,9577 | 0,0008 | 0,0177 | 0,0028
‘ a7 0,0026 | 0,0243 | 0,477 | 0,0008 | 0,0218 | 0,0028
| 56,9 0,0027 | 0,0286 | 0,9393 | 0,0008 | 0,0258 | 0,0029
25 69,1 0,0033 | 0,0358 | 0,9262 | 0,0008 | 0,0310 | 0,0029
Experiment 34 0,0 0,9955 0,0000 | 0,0006 | 0,0035 | 0,0000 | 0,0004
4,0 0,0930 | 0,0000 | 0,0009 | 0,0045 | 0,0000 | 0,0007
‘ 8,1 0,908 | 0,0000 | 0,0010 | 0,0056 | 0,007 | 0,0009
’ T =393,4K 122 0,0889 0,0000 | 0,0006 | 0,0069 | 0,0024 | 0,0013
| m=26,1g/min 16,1 0,9877 0,0000 | 0,0013 | 0,0071 | 0,0024 | 0,0016
\ p=0,7405g/cm® [ 24,4 0.0858 | 0,0000 | 0,0006 | 0,0086 | 0,0026 | 0,0023
' 32,6 0,0813 0,0000 | 0,0009 | 0,0090 | 0,0029 | 0,0029
! 447 0,9798 | 0,0000 | 0,0008 | 0,0122 | 0,0034 | 0,0038
[ 56,9 0,9769 0,0000 | 0,0006 | 0,0142 | 0,0037 | 0,0046
‘ 69,1 0,9721 0,0000 0,0007 0,0179 0,0040 0,0053
| Experiment 35 0,0 0,0060 | 0,0000 | 0,0002 | 0,035 | 0,0000 | 0,0003
! 4,0 0,0943 | 0,0000 | 0,0003 | 0,0046 | 0,0000 | 0.0008
i 8,1 0,0853 | 10,0000 | 0,0004 | 0,010 [ 0,0027 | 0,0016
| T=4033K 122 0.9860 | 10,0000 | 0,0007 | 0,0083 | 00028 | 0,0022
| ™=253g/min 16,2 0,0834 0,0000 | 0,0004 | 0,0096 | 0,0036 | 0,0030
| p=0,7320g/om® [ 244 0,9781 | 10,0000 | 0,0005 | 00129 | 00042 | 00043
{ 32,6 9.0732 | 0,0000 | 0,010 | 0,0052 | 0,0050 | 00056
119 0,0667 0.0000 | 0,0005 | 0,0198 | 0,0058 [ 00072
57.2 0.9617 | 0,0000 | 0,0005 | 0,0221 | 0,0068 | 0,0089
L [e95 | 09560 | 00000 | 00005 | 00250 | 0,0072 | 0,010
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C Erganzungen zur Modellierung und

Modellparameter

C.1 NRTL-Modell

Aus dem NRTL-Modell [137] der Gibbsschen Exzessenthalpie GF ergibt sich folgender
Zusammenhang zur Berechnung des Aktivititskoeffizienten 7; in einer Mischung aus N

Komponenten:
N N
Zi §iTji E kaJTkJ
J: k=
In — R Lacn e + Z > Tij — 4._:\’—7 (55)
Z i he EIkG}._: 3 2, Gy
i=1 k=1 k=1
mit
Gij = exp (ay;Ti5) {a6)

Der NRTL-Parameter Tij # T3 wird in dieser Arbeit als Funktion der Temperatur be-

schrieben
bi;

T/K :
withrend der NRTL-Parameter Q;j = oyj; temperaturunabhéngig verwendet wird. Damit
hat das Modell in der hier verwendeten Form fiinf Parameter pro Bindrsystem.

iy = (57

Die in dieser Arbeit verwendeten Parameter zur Berechnung von Dampf-Flissigkeit-
und Flissig-Fliissig-Gleichgewichten sind in den Tabellen 54 bis 56 angegeben. Die Ta-
bellen 54 und 55 enthalten NRTL-Parametersitze fiir die getrennte Beschreibung von
Dampf-Fliissigkeit- und Fliissig-Fliissig-Gleichgewichten der Hauptkomponenten Wasser
+ Essigsiure + Hexanol + Hexylacetat. In Tabelle 56 sind dariiber hinaus alle wei-
teren Wechselwirkungsparameter angegeben, die bei Beriicksichtigung von Hexen und
Dihexylether als zusitzliche Komponenten benétigt werden. Diese Parameter werden

sowohl fiir Dampf-Fliissigkeit- als auch Fliissig-Fliissig-Gleichgewichtsberechnungen ver-
wendet.



(.1 NRTL-Modell

Tabelle 54: NRTL-Parameter zur Beschreibun
im System Wasser + Essigsidure +
an Experimente dieser Arbeit).
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g des Dampf—Fh’issigkeit~Gleichgewichts

Hexanol +- Hexylacetat (* bedeutet Fit

Komp. 1 W W W AC AC | HexOH
Komp. 5 AC | HexOH | HexAc | HexOH HexAc | HexAc
0 0,2652 | -0,1522 -1,7481 | 0,1848 -4,3047 | 2,6355
;i -0,0713 | -3,1777 | -1 3148 | -0,6778 | 4.2800 -3,2599
b 354,22 | 19451 | 35456 714,13 | 1871,7 | -839.81
by -36,720 | 1381,3 | 998,70 | -192.44 -1616,7 | 1225,9

Lﬂij = QJ',' 0,4 158 0,3323 0,2 0,3 0,3 0,3
Quelle [48] Fit LLE* ] Fit VLE*

Tabelle 55: NRTL-Parameter zur Beschreibung des Fliissig-
System Wasser + Essigsiure + Hexanol + Hex

Experimente dieser Arbeit).

Fliissig-Gleichgewichts im
vlacetat (* bedeutet Fit an

Komp.i | W W W AC | AC [ HexOH
Komp. j AC HexOH | HexAc | HexOH l HexAc HexAc
(@i 2,1656 | -0,1522 | -1,7481 | -2,8409 | -2,0807 | 2.6355
aj; -1,1818 | -3,1777 | -1,3148 | 0,8255 | 5,8822 | -3,2599
b (174,40 | 1945.1 35456 | 1091,8 | 801,34 | -839,81
bsi 236,42 | 1381,3 | 998,70 | -351,26 | -1264,5 | 1225,9
(%i=a; [ 03 0,3323 0,2 0,2 0,2 4,3
Quelle Fit LLE* Fit VLE*

Tabelle 56: NRTL-Parameter von Hexen und Dihexylether ;m System Wasser + Essig-
saure + Hexanol + Hexylacetat (Anwendung fiir VLE und LLE).

| HEN | HEN | HEN | HEN | HEN W AC | HoxOH | HexAc
W AC [ HexOH | HexAc | DHE | DHE | DHE DHVE DHE
0,0000 [ 5,0132 | 0,0000 | 0,0000 | -2,1637 | 10,628 | 1,8193 | 1,4350 1,1738132
0.0000 | 0,6352 | 0,0000 | 0,0000 [ 3,1515 | 0,7841 [ -0,4314 | -2,1184 -2,3 2
14323 [ 1302,4 | 729,20 | 243,12 | 300,09 | 415,01 | 231,69 305,08 | - 23 g:
28439 | 14491 | -91,629 | -134,67 | -493,17 | 758,67 | 180,03 | 950,50 | 17,
; ’ ; 2 ' px ] w3 | o3
| 02 | 03 0,3 0.3 0,3 0.2 3
Fit UNIFAC (Dortmund) [47], diese Arbeit
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C.2 Dampf-Fliissigkeit-Gleichgewicht assoziierender
Stoffe

Bei Karbonsiuren, wie der Essigsiure, assoziieren die Molekiile in der Gasphase, was zu
Abweichungen vom idealen Verhalten fiihrt. Die chemische Theorie [46], mit der diese
Nichtidealitat modelliert werden kann, geht von der Annahme aus, dass die Assoziation
so stark ist, dass sie mit einer chemischen Reaktion vergleichbar ist. Dabei reagieren
gemiif Reaktion (VI) zwei Essigsdure-Monomere ACy zu einem Dimer ACp. Die Bildung
von héheren Assoziaten wird vernachlissigt. Die Assoziation in der Fliissigphase und die
dadurch bedingte Nichtidealitidt wird nicht extra modelliert, sondern iiber das GE-Modell

erfasst.
ACy+ACy = ACy (VI)

Die Dimerisierung in der Gasphase fiihrt also zur Bildung der neuen Spezies ACh,
was gleichzeitig eine Reduzierung der Molzahl des Monomers ACy; bewirkt. Daraus er-
gibt sich die Notwendigkeit, bei der Beschreibung des Dampf-Flissigkeit-Gleichgewichts
zwischen einer ,wahren* und einer ,pauschalen® (7) Betrachtungsweise zu unterschei-
den. Entweder werden die Phasengleichgewichtsbedingungen fiir alle wahren Spezies
(W, ACy, ACp, HexOMH, HexAc) formuliert (siehe Gleichung (14)) oder entsprechend
fiir die pauschalen Komponenten (W, AC, HexOH, HexAc):

B(T)-F"T) 2% (T, 2) = p-Gi- 3 (T, 1, 5) (58)

Da die Assoziation in der Fliissigphase nicht gesondert modelliert wird, braucht fiir
die Molanteile z; und Aktivititskoeffizienten 7; nicht zwischen pauschaler und wahrer
Betrachtung differnziert zu werden.

Aufgabe ist es nun, eine zweckmikige Formulierung des Dampf-Fliissigkeit-
Gleichgewichts herzuleiten, die anf den messtechnisch zugiinglichen, also den pauschalen
Gréfen beruht, jedoch die wahre Speziesverteilung infolge der Dimerisierungsreaktion
(VI) beriicksichtigt. Demnach muss insbesondere ein Ausdruck zur Berechnung der pau-
schalen Fugazititskoeffizienten hergeleitet werden. Ausgangspunkt ist das Theorem von
Prigogine [131], nach dem in einer im Gleichgewicht befindlichen Phase das pauschale
chemische Potenzial der assoziierenden Komponente identisch mit dem wahren chemi-
schen Potenzial des Monomers ist. Fiir die Essigsiiure formuliert ergibt sich:

fac = HACy, (59)
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Wird das chemische Potenzial in der Gasphase gemif Gleichung (12) sowohl in wahren
Griken fiir das Monomer ACy als auch mit pauschalen Gréfen fiir die pauschale Essig-
siure formuliert und dies in Gleichung (59) eingesetzt, so ergibt sich unmittelbar der
gesuchte Zusammenhang;:

UAC * PAC = YACy " PACK (60)

Unter Beriicksichtigung, dass aufgrund des Betriebsdrucks von maximal 1bar das Ver-
halten der wahren Komponenten als ideal angesehen werden kann (@ac,, = 1), verein-

facht sich Gleichung (60) weiter:
~ YACm (61)

Der Ubergang auf die reine siedende Essigsiiure (fac = 1) liefert:

PR = YRow (62)

Hierin ist yi‘g:," die Gleichgewichtskonzentration des Monomers ACy; im dampfférmigen,

siedenden Reinstoff bei der Temperatur 7.

Einsetzen von Gleichung (61) und (62) in (58) liefert die Arbeitsgleichung fiir das Dampf-

Fliissigkeit-Gleichgewicht der in der Gasphase assoziierenden Essigsdure:

Pc Yo - Tac - Yac = P YACu (63)
Entsprechend ergibt sich fiir die nicht assoziierenden Komponenten:
pox;-y =p-y fiir i =W, HexOH, HexAc (64)

An dieser Stelle sei darauf hingewiesen, dass auch fiir nicht assoziierende Komponen-
ten aufgrund der durch die Dimerisierung verénderten Gesamtmolzahl der pauschale
Molanteil §; vom wahren Molanteil y; verschieden ist.

Messtechnisch zugéinglich und damit verfahrenstechnisch relevant sind die pauschalen
Molanteile. Daher ergibt sich die Notwendigkeit eines Zusammenhangs zwischen der. pau-
schalen und der wahren Zusammensetzung in der Gasphase, um mit den Gleichgewichts-
beziehungen (Gleichungen (63) und (64)) arbeiten zu kénnen. Dieser Zusammenhang

lsst sich aus der Kombination von wahren und pauschalen Mengenbilanzen, zu.gef'l-ort-
ionsgleichgewichts der Essigsaure

gen SchlieRbedingungen und der Kenntnis des Assoziat ‘
& metrie von Reaktion (VI) ergibt

in der Gasphase berechnen. Entsprechend der Stéchio

sich:
yaco P _ e (65)

Angige Funk-
wobei die Dimerisierungs-Gleichgewichtskonstante Kp als temperaturabhéngige Fun
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tion beschrieben wird:

InKp = aac + 777 bac fiir pe = 1bar. (66)
T/K
Die Parameter asc = —17,375 und bac = 7290, 0 zur Beschreibung des Assoziations-

gleichgewichts der Essigsdure sind der Literatur entnommen [46].

C.3 Reaktionsgleichgewicht

Die Berechnung der Reaktionsgleichgewichtskonstante Ko(7') kann gemah den Glei-
chungen (18) und (19) allein auf der Grundlage thermodynamischer Daten erfolgen.
Das dazu notwendige chemische Potenzial ;™ (T der reinen Komponente ¢ bei der

Temperatur 7' in der Fliissigphase berechnet sich iiber
#:ein,liq (T) hrem Llig (T) rem Wlig (T) (67)

mit den kalorischen Zustandsgleichungen fiir die Enthalpie 2" und Entropie e

h:em’“q(T) ok h:ein,].iq (Te) e ilq (T)dt mit h:zin,liq (Te) uf? ARhie'liq (68)

3““\%

llq

S:ein.li[i(T) wt Iem l1q Te) p,1 mit S:ein,liq (Ts) =sie,rein‘liq (69)

Die Daten zur Standardbildungsenthalpie AphS” M4 y1nd der Standardentropie s A

wurden fiir fiiissiges Wasser, Essigsiure und Hexanol direkt aus der Literatur [127]
entnommen und im Fall von Hexylacetat mangels Messdaten iiber eine Korrelation [37]

abgeschétzt. Die entsprechenden Zahlenwerte sind in Tabelle 57 zusammengefasst.

Tabelle 57: Thermodynamische Standarddaten [37, 127].

- Wasser | Essigsdure | Hexanol | Hexylacetat

Aenhi 'l“' / (kJ/mol) —285,8 [ —484,5 | —377,5 —581,5
rein,li

a; 1/ (I/(mol K)) | 70,0 159, 8 287,4 399,7
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(.4 Berechnung des adsorbiertes Volumens

Unter der Annahme, dass der Katalysator bei der Fliissigkeitsaufnahme isotrop quillt,
das heikt unter der Annahme, dass sich das Katalysatorschiittungsvolumen beim Que-
llungsvorgang im gleichen Verhiiltnis wie das Volumen einer einzelnen Katalysatorkugel
indert, kann das adsorbierte Volumen pro Katalysatormasse und damit Masse und Stoff-
menge aus der experimentellen Quellungsinformation berechnet werden. Ausgangspunkt
der Berechnung ist die Volumenbilanz einer mit Komponente ¢ gequollenen Katalysa-
torkugel:

ads
VKat-Kugel,QueIl,i — M’D]ymer in Kat-Kugel = V: in Kat-Kugel (70)

Bezieht man alle Griofen dieser Gleichung auf die Masse einer trockenen Katalysator-
kugel micas.kugel.er und erweitert den Viarkuger,Queiti-Term mit Viatxugelr, 80 folgt aus
Gleichung (70)

ads y
Vi in Kat-Kugel vKabKugel,QuEll,i VKat—Kugel,tr _ VPo]yTnEr in Kat-Kugel (71)
MKat-Kugel tr VKat-Kugel,tr MM Kat-Kugel,tr TMKat-Kugel,tr

Unter Beriicksichtigung der Volumenbilanz einer trockenen Katalysatorkugel

VKat‘Kugel,tr . Vl’ol_vmer in Kat-Kugel + VPoren in Kat-Kugel,tr (72)
folgt aus Gleichung (71)
Ve ot Kugel Vicat-Kugel Quelli _ Veolymer in wat-Kugel + Vporen in Ko Kugelte
TMKat-Kugel,tr VKat-KugeLtf T Kat-Kugel,tr
VPonmer in Kat-Kugel (73)

TNKat-Kugel,tr

iy d »
Mit obiger Annahme eines isotropen Quellungsvorganges und den Definitionen folgender

Katalysatorkenngriien (Zahlenwerte siehe Tabellen 4 und 5)

Vicat-Kugel,Quelli (74)
EQuell,Kat,i — EQuell Kat-Kugel,i — VKa.thuge],t-l'
TN Kat-Kugel,tr (75)
_ TKat-Kugetr
Prolymer

V’}’nlymer in Kat-Kugel
VPoren in Kat-Kugel,tr (76)
Tkoren 10 A
gL TTKat-Kugel,tr

i se trockenen
lisst sich das gesuchte adsorbierte Volumen der Komponente i pro Mas

Katalysators VA% ) ngcar i aus Gleichung (73) berechnen:
1

1 (77)
|/ads {/ads te -
i _ Yiin Kat-Kugel __ e | —— P,Kat,t it
= ———————— = £Quell,Kat,i PPotymer PPolym

MKat,tr T Kat-Kugel,tr
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Mit Hilfe der jeweiligen Fliissigkeitsdichte p; und Molmasse M; lassen sich die ad-
sorbierten Massen beziehungsweise Stoffmengen pro Masse trockenen Katalysator,
Mm% [mye o und n2% /My, ., unmittelbar aus Gleichung (77) berechnen.

Bei der Berechnungsgleichung (77) ist anzumerken, dass sie sich von der von Pépken et
al. [133] verwendeten um den Term equen,Kat,i - €p,Kat,ir Unterscheidet. Deswegen wurde

hier die vollstdndige Herleitung durchgefiihrt.

C.5 Grenzbelastung

Der maximale Fliissigkeitsstrom und damit die Grenzbelastung wy y,,, die durch eine
Katalysatorkugelschiittung abfliefen kann, ist bestimmt durch das Gleichgewicht zwi-
schen der die Fliissigkeit treibenden Gewichtskraft und der Widerstandskraft, die die
Katalysatorschiittung der Strémung entgegensetzt. Dies ist in Abbildung 61 fiir eine
Katalysatorschiittung der Linge AL, die gegeniiber der Vertikalen um den Winkel o
geneigt ist und nur in Kanalrichtung durchstrémt wird, abstrahiert dargestellt.

Abbildung 61: Kriiftebilanz an Fliissigkeit im Katalysatorkanal zur Bestimmung der
Grenzbelastung.

Fiir die Gewichtskraft der stromenden Fliissigkeit, die sich in einer Kugelschiittung in
einem Kanal der Linge AL, dem Kanalquerschnitt senkrecht der Stromungsrichtung
Agagerr und einem Leerraum-Volumenanteil der Katalysatorschiittung €3 ., befindet,
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gilt:
G =pr Axuen AL £y g (78)
me

Die Gewichtskraft wird in je einen Anteil paraliel und senkrecht der Kanalrichtung
aufgeteilt:
oy = Fg-cosa und Fg,1 = Fg - sina (79)

Da keine feste Berandung vorhanden ist, muss die Kraft F; | durch Oberflichen- und
Kapillarkriifte, zusammengefasst in der Kraft F,, kompensiert werden. Es wird ange-
nommen, dass die Kriftebilanz senkrecht zur Kanalrichtung stets erfiillt ist.

Analog zur Berechnung des Reibungsdruckverlustes in einer Rohrleitung ergibt sich
nachfolgender Ansatz fiir die Berechnung des Druckverlustes einer Stromung durch eine
Kugelschiittung [129]. Dabei wird die Reibung der stromenden Fliissigkeit an den Kugel-
oberflachen vereinfacht auf einen Zylindermantel mit dem entsprechenden hydraulischen
Durchmesser iibertragen. Zudem beruht die Herleitung dieser Gleichung auf der Annah-
e, dass im Fall einer hochturbulenten Stromung der Druckverlust durch Zihigkeit
gegeniiber dem durch Trégheit vernachlissigt werden kann.

l—eds, i 2 AL
Apsehiare = ¥ - ‘(——:—I—% “PL- (wL,Kat.eﬁ) e (80)
Ep Kat

Darin ist w; Kater die Anstromgeschwindigkeit der Fliissigkeit mit der Dichte p, auf
die Schl'ittung (dies entspricht dem auf den Kanalquerschnitt senkrecht zur Kanalachse
Agst e bezogenen Volumenstrom) und dp der Partikeldurchmesser. Zur Bestimmung des
Reibungsbeiwertes ¥ wird der von Brauer vorgeschlagene Ansatz verwendet [25]:

* 5 dP
160 3.1 ; . 1 W Kat,eff (81)
e e - Re®1 B el 1— e a vy

Die Kraft die der Stromung durch die Katalysatorschiittung entgegengebracht wird,
kann aus dem Schiittungsduckverlust berechnet werden:

82
Fw = Apschar - AKateft * EnKat (82)

Die Kriftebilanz in Kanalrichtung liefert somit:

S -
e E?’-KM ( L )2 A_—‘L - Akt eff - E?’ Kat — PL* AKat,eff -AL- £p,Kat " J - COS¥
e PL- wL,K t,eff ) ¥ % N
(Eg Kat)s : i ) Fay
N

—

Fw (83)
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beziehungsweise umgeformt:

g 3
Ep -d
w]t.‘Kat.eff = ( }'K;t) ¥ 2 B - cosa (84)
1 —&pkat

Die Zielgrofe w} x, or kann nur auf iterativem Wege aus Gleichung (83) bestimmt wer-
den, da der Reibungsbeiwert ¢ iiber die modifizierte Reynolds-Zahl Re' gemif Glei-
chung (81) mit der effektiven Anstromgeschwindigkeit des Katalysatorkanals wy ¢ ge-
koppelt ist.

Normalerweise wird die Katalysatorbelastung beziiglich der Katalysatorquerschnitts-
fliche senkrecht zur Kolonnenachse angegeben (vergleiche Gleichung(5)). Damit ergibt
sich die katalysatorbezogene Grenzbelastung iiber den Winkel zwischen den Katalysa-

torkanilen und der Kolonnenachse zu:
* *
W, Kat = WL Kat eff - COSQ (85)

Die Umrechnung zwischen der katalysatorbezogenen Grenzbelastung wy y,, und der
Grenzbelastung bezogen auf den Kolonnenquerschnitt wj ist abhiingig vom Bypassanteil
und erfolgt gemif Gleichung (7).

C.6 Vergleich zwischen heterogen und

autokatalysierter Reaktionsgeschwindigkeit

Wird der Reaktionsquellterm der heterogen katalysierten Reaktion (Gleichung (29) mit
Gleichung (30)) in Bezug zu dem der autokatalytischen Reaktion (Gleichung (25) mit
Gleichung (27)) gesetzt, so resultiert daraus

(%)
= i
dt het kat __ MKat,tr - Cﬁat,tr 3 ktFJH (T)

86
(i@ ges - aac - K1 (T) ()

dt

autokat

Hierbei wurde die Vorgabe mit ausgewertet, dass ein Startgemisch betrachtet wird,
welches eines der Produkte (Hexylacetat oder Wasser) nicht enthéilt, d.h. die Riickreak-
tionsgeschwindigkeit ist zu dem betrachteten Zeitpunkt gleich Null.

Im Fall der autokatalysierten Reaktion lisst sich die Gesamtmolmenge Tiges mit dem
Bilanzvolumen V iiber das molare Volumen verbinden:

Vv
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[m Fall der heterogen katalysierten Reaktion ist das Bilanzvolumen V vollstindig mit
Katalysatorschiittung befiillt. Unter der Annahme, dass die Befiillung in hexanolge-
quollenem Zustand erfolgt, lassen sich Bilanzvolumen V' und die darin enthaltene Masse
trockenen Katalysators mgas . wie folgt verkniipfen:

r _ vS MKat,tr
V' = Viat Hexon = EQuell Kat,HexOH - 735—'— (88)
Kat,tr

Wird mun in Gleichung (86) nge mit Gleichung (87) und ke mit Gleichung (88)
climiniert, so ergibt sich die Arbeitsgleichung (44) zur Berechung des Verhiltnisses von
heterogen zu autokatalytischer Reaktionsgeschwindigkeit (siche Abschnitt 3.7.2).

" s’
Y i e =
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D Erganzungen zu den

Rieselbettreaktorexperimenten

D.1 Eingesetzte Reaktivdestillationspackung

Die mit Katalysator Amberlyst CSP2 gefiillte Reaktivdestillationspackung Sulzer
Katapak-S Labor (Standardausfiihrung) wurde fiir die Rieselbettreaktorexperimente
(Reaktion und Fluiddynamik) verwendet. Die fiir diese Arbeit bendtigten Kenngrofen
sind in Tabelle 58 gegeben. Katalysatorspezifische Daten sind in Tabelle 4 angegeben.
Der Katalysator wurde vor der Packungsbefiillung titriert und so die Kapazitit r:}};,u zu
4,51 mmoly+ /Bkat ) bestimmt. Als mittlerer Korndurchmesser wird mit dem Mittelwert
von 0,9 mm gerechnet.

Tabelle 58: Daten der Reaktivdestillationspackung Sulzer Katapak-S Labor (eingesetzt
bei den Rieselbettreaktorexperimenten).

Nenndurchmesser / mm 50
Elementhéhe / mm 100
Anstellwinkel der Katalysatorkanile 45°
Katalysator Amberlyst CSP2
eingefiillte trockene Katalysatormasse / gias o 8,5

| Volumenanteil der Katalysatorschiittung (Wasserform) 0,117

D.2 Daten der Rieselbettreaktorexperimente

Insgesamt wurden 14 Versuche zur Untersuchung der Hauptreaktion <I> im Riesel-
bettreaktor durchgefithrt. Die experimentellen Ergebnisse sind in Tabelle 59 gegeben.
Zusitzlich zu den experimentellen Ergebnissen sind in Tabelle 59 bei jedem Versuch die
spezifische Gemischdichte p und die dynamische Viskositiit n angegeben, die anhand der
Versuchstemperatur und der Zusammensetzung am Reaktoreintritt berechnet wurden.

Jedem Rieselbettreaktorexperiment sind verschiedene Rohrreaktorexperimente auf der
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Basis iibereinstimmender Feedzusammensetzung zuordenbar, siehe Tabelle 60. Die zu-
geordneten Rohrreaktorexperimente erméglichen die Bestimmung der exakt zur Start-
konzentration eines jeden Rieselbettreaktorexperiments gehorigen idealen Reaktionsge-
schwindigkeit (anhand Simultanfit des pridexponentiellen Faktors von Gleichung (24)
an die Gruppe der zugeordneten Rohrreaktorexperimente; Aktivierungsenergie gemiR
Tahelle 16; Reaktionsgeschwindigkeitsgleichung (30)). Damit kann das Problem der Kon-
zentrationsabhiingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten (vgl. Abbildung 28)
perfekt zugeschnitten auf jedes Rieselbettreaktorexperiment geldst werden. Dieses Vor-
gehen wird im Sinne hichster Genauigkeit anstelle der Erfassung der Konzentrations-
abhingigkeit via Gleichung (43) gewihlt, da selbst diese lineare Korrelation je nach
Konzentrationshereich Abweichungen von bis zu 10 % aufweist (vgl. Abbildung 28). Mit
den so ermittelten Reaktionskinetikparametern kann fiir jedes einzelne Rieselbettreak-
torexperiment der zugehérige Transferfaktor an die jeweiligen experimentellen Daten
gefittet werden. Die resultierenden Transferfaktoren sind in Tabelle 59 mit aufgefiihrt.
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Tabelle 59: Ergebnisse der Reaktionsexperimente im Rieselbettreaktor.

MKat,tr / THexOH / TAC / THexAc / Iw ,"’

EKat tr mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
Experiment 1A 0,0 0,3934 0,1426 0,4566 0,0075
T =2393,6 K 17,0 0,3531 0,1028 0,4962 0,0479

= 76,2g/min 12,6 0,3245 | 0,0736 | 0,5282 | 0,0736
p = 0,7747 g/cm® 68,1 0,3109 | 0,0605 | 0,5426 | 0,0860
n=4,15-10"*Pas| 93,6 0,3041 | 0,0535 | 0,5502 | 0,0923
Ppp_rer = 0,681 | 119.1 0,3012 | 0,0506 | 0,5534 | 0,0947
Experiment 1B 0,0 0,3925 0,1428 0,4542 0,0104
T =393,2K 17,0 0,3530 | 0,1044 | 0,4926 | 0,0500

m = 76,2 g/min 12,6 0,3251 | 0,0766 | 0,5219 | 0,0764
p=0,7747 g/cm? 68,1 0,3113 | 0,0629 | 0,5371 | 0,0887
n=4,16-10"%Pas | 036 0,3032 | 0,0550 | 0,5450 | 0,0958
Spp_rer = 0,672 [ 119,1 0,3006 | 0,0517 | 0,5506 | 0,0971
Experiment 2 0,0 0,6016 0,2342 0,1565 0,0077

T =393,3K 17,0 0,5345 | 0,1671 | 0,2256 | 0,0728
= 76,0 g/min 42,6 0,4848 | 0,1156 | 0,2788 | 0,1208
p=0,7727 g/cm® 68,1 0,4561 | 0,0891 | 0,3073 | 0,1474
n=4,71-10"*Pas | 93,6 0,4388 | 0,0713 | 0,3255 | 0,1644
®rr_tBr — 0,699 [ 119,1 0,4307 | 0,0626 | 0,3353 | 0,1714
Experiment 3 0,0 0,2133 0,1396 0,6349 0,0121

T =393,0K 17,0 0,1838 | 0,1105 | 0,6634 | 0,0423

m = 76,8 g/min 12,6 0,1644 | 0,0908 | 0,6859 | 0,0588
p=0,7809 g/cm? 68,1 0,1559 | 0,0826 | 0,6951 | 0,0665
n=3,78-10"*Pas | 936 0,1516 | 0,0783 | 0,7000 | 0,0701
Prr_Tor = 0,643 | 119,1 0,1501 | 0,0768 | 0,7018 | 0,0714
Experiment 4 0,0 0,3934 0,1425 0,4560 0,0081

T = 393,2K 17,0 0,3359 | 0,0860 | 0,5132 | 0,0649

1h = 25,3 g/min 42,6 0,3087 | 0,0583 | 0,5441 | 0,0889
p=0,7747 g/cm? 68,1 0,3012 | 0,0506 | 0,5516 | 0,0966 |
n=4,17-10*Pas | 0936 0,2992 | 0,048 | 0,5549 | 0,0974
Prprpr = 0,405 | 119,1 0,2992 | 0,0475 | 0,5583 | 0,0950
Experiment 5 0,0 0,3939 | 0,1428 [ 0,4556 | 0,0076
T =393,2K 17,0 0,3458 | 0,0055 | 0,5033 | 0,0554
1 = 50,7 g/min 42,6 0,3162 | 0,0659 | 0,5355 | 0,0824
p=0,7747 g/cm? 68,1 0,3053 | 0,0550 | 0,5477 | 0,0920
n=4,17-10*Pas | 03,6 0,3006 | 0,0504 | 0,5524 | 0,0966
Pre_rer = 0,602 [ 119,1 0,2992 | 0,0495 | 0,5543 | 0,070
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{ D.2 Daten der Rieselbettreaktorexperimente

| Fortsetzung Tabelle 59
‘ MKatar / | Thexon / | Tac / | Thexac / | Zw /
‘ . Ekatar | mol/mol | mol/mol | mol/mol mol/mol
| Experiment 6 0,0 0,3932 | 0,1418 | 04574 | 00076
| T=393,1K 170 | 03650 | 0,1i35 | 04872 | 00343
| m=126,8g/min [ 42,6 | 03372 | 0.0875 | 05119 | 0.063%
| p=0,7747 g/cm? 68,1 0,3224 | 0,0725 | 0,5289 | 0.0761
| n=4,17-10*Pas 93,6 0,3120 0,0624 0,5399 (}:0857’
\ Ppr_rer = 0,751 | 1191 0,3076 | 0,0569 | 0,5465 | 0,0891
Experiment 7 0.0 0,3917 | 0,1423 | 0,4553 | 0,0107
f T=393,1K 17,0 0,3680 | 0,1197 | 0,4766 | 0,0357
m = 177,5g/min 12,6 0,3470 | 0,0984 | 0,4988 | 0,0558
p=0,7748g/cm? 68,1 0,3302 0,0826 0,5158 0,0713
1=4,16-10"*Pas | 93,6 0,3193 | 0,0709 | 0,5291 | 0,0807
Ppp_rer = 0,787 [ 119,1 0,3133 | 0,0649 | 0,5357 | 0,0861
Experiment 8 0.0 0,6015 | 0,2344 | 0,1560 | 0,0081
] T = 393,4K 17,0 0,5177 | 0,1505 | 0,2429 | 0,0889
1h = 50, 7g/min 42,6 04654 | 0,0969 | 0,2983 | 0,139
‘ p=0,7725g/cm® [ 68,1 0,4410 | 0,0733 | 0,3230 | 0,1626
1=4,71-10*Pas [ 936 0,4292 | 0,0605 | 0,3377 | 0,1726
®pr_rpr = 0,630 | 1191 0,4238 | 0,0551 | 0,3439 | 0,1772
Experiment 9 0,0 0,6010 | 0,2334 | 0,1574 | 0,0081
T = 393,3K 7.0 0.5525 | 0,1855 | 0,2066 | 0,0555
m = 126, 7g/min 12,6 05087 | 0,1412 | 0,2518 | 0,0983
p=0,7725g/cm? 68.1 04812 | 0,1130 | 0,2817 | 0,1241
| 1=4,71-10"*Pas 93,6 0.4600 | 0,0020 | 0,3035 | 0,1445
i Prp_tnr = 0,775 | 119,1 0.4479 | 0,0801 | 0,3166 | 0,1554
| Experiment 10 0,0 02124 | 0,318 | 0,6460 | 0,0099
T =393 1K 17,0 0.1794 | 0,0989 | 0,6780 | 0,0437
m = 51,2g/min 12,6 0,1602 | 0,0806 | 0,6992 | 0,0600 |
p=0,7804 g/cm3 68,1 0,1532 | 0,0740 | 0,7058 | 0,0669 |
n=3,77-10*Pas | 936 0,1510 | 0,0715 [ 0,7081 [ 0,0694 |
®pp_rpr = 0,545 | 1191 0,1505 | 0,0708 | 0,7105 | 0,0681
Experiment 11 0.0 0,228 | 0,1388 | 06364 | 00121 |
T =393 4K 7.0 0,1901 | 0,1164 | 0,6581 | 00354
h=128,0g/min | 42,6 | 01723 | 0,0088 | 0,6785 | 00504
p=0,7807g/cm® | 68,1 | 0,622 | 0,0886 | 0.6897 | 0,059
1=3,76.10Pas | 036 | 01500 | 0,0822 | 0.6981 1 00039
S rix=0,718 [ 119,1 | 0,581 | 0,071 | 07026 | S50 |

199
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Fortsetzung Tabelle 59

MKat,tr / THexOH / TAC / THexAc / Tw /
gkatar | mol/mol | mol/mol mol/mol | mol/mol
Experiment 12 0,0 0,3934 0,1438 0,4533 0,0094
=373 LK 17,0 0,3674 0,1202 0,4785 0,0339
m = 78,0 g/min 42,6 0,3468 0,0978 0,5009 0,0545
p=0,7938g/cm® | 68,1 0,3294 | 0,0827 | 0,5200 | 0,0678
7=532-10*Pas | 93,6 0,3180 | 0,0713 | 0,5300 | 0,0798
Prr_rBr = 0, 7806 1191 0,3139 0,0645 0,5369 (,0846
Experiment 13 0,0 0,3931 0,1440 0,4527 0,0102
T —383,1K 17,0 03617 | 01133 | 0,4825 | 0,0426
v =%, g/min 42.6 0,3350 0,0868 0,5111 0,0670
p=0,7844g/cm3 [ 68,1 0,3202 | 0,0721 | 0,5262 | 0,0815
n=4,69-10*Pas| 93,6 | 0,3101 | 0,0621 | 0,5378 | 0,0900
®pr_rer = 0,725 | 119,1 | 0,3054 | 0,0566 | 0,5449 | 0,0930

Tabelle 60: Zuordnung von Rohrreaktorexperimenten zu Rieselbettreaktorexperimen-
ten auf der Basis dhnlicher Feedzusammensetzung.

Rieselbettreaktorexperiment | zugeordnete Bezugsversuche im Rohrreaktor
Nr. (vgl. Tabelle 59) Nr. (vgl. Tabelle 52) >
1A 1,4; 5A, 5B, 5C. 6

1B 1,4, 5A, 5B, 5C, 6

9 2A,9R, 2C, 7, 8,9, 10, 11

3 3, 12,13

4 1, 4, 5A, 5B, 5C, 6

5 1, 4, 5A, 5B, 5C, 6

6 1, 4, 5A, 5B, 5C, 6

i 1, 4, 54, 5B, 5C, 6

8 24, 2B 20,57, 8,0 10 1

9 A, 2B, 20,7, 8:9. 10, 1T

10 3,12: 13

11 3,12, 13

12 1,4, 5A, 5B, 5C, 6
RENS 1,4, 5A, 5B, 5C, 6




E Ergiinzungen zu den Reaktivdmti"mi:msu~xpvrinwntvn 201

E Erginzungen zu den
Reaktivdestillationsexperimenten

E.1 Eingesetzte Reaktivdestillationspackungen

E11 LabormaRstal

Bei den Reaktivdestillatiunsexperimenten im Labormastab wurden die Sulzer CY La-
borpackung (NTSM = 10/m) fiir die nichtrenkiiven Abtriebs- und Verstiirkungstei-
le verwendest, Eingesetzte ReaktivdestilIationspackungen in der Reaktionszone sind die
mit Katalysator Amberlyst CSP2 gefiillten Sulzer Katapak-S Labor und Montz Multi-
pek-IL Die fiir diese Arbeit benétigten Kenngrofen sind in den Tabellen 61 und 62
gegeben. Der NTSM-Wert der Katapak-S Labor wurde im Rahmen des EU-Projekts {5]
mit verschiedenen Testsystemen (Chiorbenzol/Ethylbenzol, Cyclohexan /n-Heptan) in
Kolonnen mit 50, 55 und 70 mm Durchmesser bei Umgebungsdruck fiir F-Faktoren bis
14Pa" vermessen. Der NTSM-Wert der Multipak-II wurde ebenfalls mit verschiede-
hen Tesm."stemen {Chlorbenzol /Ethylbenzol, Cyclohexan/n-Heptan, Wasser /Methanol)
in Kolonnen mit 50, 100 und 200 mm Durchmesser bei Umgebungsdruck fiir F~Faktoren
bis 1,3Pa% vermessen. Katalysatorspezifische Daten sind in Tabelle 4 an.gfgebnef. Der
Katal.}’sator wurde vor der Packungsbefiillung titriert und so die Kapazitit Ciat tr ZU

451 mmolg+ /giac o bestimmt.

« 37 3, t t
Tabelle 61: Daten der Reaktivdestillationspackung Su].zer Katdpa.k-ESS tLal;l;m: (eingesetz
bei den Reaktivdestillationsexperimenten im LabormaRstab).

g ]

Nenndurchmesser / mm 160
Elementhéhe / mm x 45°
Anstellwinkel der Katalysatorkanile 3

NTSM / m T Amberlyst CSP2
Katalysator e
eingefiillte trockene Katalysatormasse pro Elemer;t i %Kat.tr i 1
Volumenanteil der Katalysatorschiittung (Wasserform :
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Tabelle 62: Daten der Reaktivdestillationspackung Montz Multipak-II (eingesetzt bei
den Reaktivdestillationsexperimenten im Labormakstab).

[ Nenndurchmesser /| mm 55
Elementhéhe / mm 160
Anzahl Katalysatortaschen tiber Packungsquerschnitt 3
Anzahl Profilbleche (Stoffaustausch) iiber Packungsquerschnitt 4
NTSM / m—! 3
Katalysator Amberlyst CSP2
eingefiillte trockene Katalysatormasse pro Element / gy, 29.6
Volumenanteil der Katalysatorschiittung (Wasserform) 0,210

E.1.2 Pilotmafistab

Bei den Reaktivdestillationsexperimenten im Pilotmagstab wurde die Packung Mellapak
500.Y (NTSM = 4/m) fiir die nichtreaktiven Abtriebs- und Verstiirkungsteile verwendet.
Eingesetzte Reaktivdestillationspackungen in der Reaktionszone sind die mit Katalysa-
tor Amberlyst CSP2 gefiillten Sulzer Katapak-S 250.Y (Serie 1) und Katapak-S 500.Y
(Serie 2). Die fiir diese Arbeit bendtigten Kenngréfen sind in den Tabellen 63 und 64
gegeben. Der NTSM-Wert der Katapak-S 250.Y wurde im Rahmen des EU-Projekts 3]
mit dem Testsystem Wasser/Methanol in einer 250 mm-Kolonne bei Umgebungsdruck
fiir F-Faktoren bis 2,1 Pa®5 vermessen. Fiir den NTSM-Wert der Katapak-S 500.Y wer-
den Angaben von Sulzer Chemtech [1] verwendet. Katalysatorspezifische Daten sind in
Tabelle 4 angegeben. Der Katalysator wurde vor der Packungsbefiillung titriert und so
die Kapazitit ¢, . zu 4,51 mmoly+ /gxa ) bestimmt.

Tabelle 63: Da_ten der Rea_ktivdestillationspackung Sulzer Katapak-S 250.Y (eingesetzt
bei den Reaktivdestillationsexperimenten im Pilotmakstab, Serie 1).

Nenndurchmesser / mm 162
Lagenh6he / mm 210
Anstellwinkel der Katalysatorkanile 45°
NTSM / mT 15
Ifatalyrsator Amberlyst CSP2
eingefiillte trockene Katalysatormasse pro Lage / gg. i, 335
Volumenanteil der Katalysatorschiittung (Wa.sserformj 0,209 j
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Tabelle 64: Daten der R(’aktivdestillatiunspackung Sulzer Katapak-S 500.Y (eingesetzt
bei den Rmktivdmtil[at.ionst’xperiment.en im PilotmaRstab, Serie 2)

Nenndurchmesser / mm 162
Lagenhdhe / mm 210
Anstellwinkel der Katalysatorkanile 45°

NTSM /m T 2.5
Katalysator Amberlyst CSP2
eingefiillte trockene Katalysatormasse pro Lage / gxator [ 328
Volumenanteil der Katalysatorschiittung (Wasserform) 0,205

E.2 Probenahme- und Temperaturmessstellen

E.2.1 LabormaRstab

Tabelle 65 enthilt Details beziiglich der Probenahme- und Temperaturmessstellen (Be-
zeichnung und Art der Probe bzw. Messung; Lage) im Labormafstab. Die Hohenangabe
bezieht sich auf die Netto- Packungshéhe, das heift ohne Beriicksichtigung von Sammler-
und Verteilereinrichtungen. Die Angaben gelten sowohl fiir die Experimente mit der Pa-
ckung Katapak-S als auch der Multipak-IL.

Tabelle 65: Temperaturmess- und Probenahmestellen entlang der Kolonnenhéhe fiir
die Experimente im Labormafkstab (zusiitzlich erfasst: Temperatur und

Zusammensetzung aller externen Strime).

Netto-Packungshdhe ab Sumpf | Temperatur [ Zusammensetzung
3.5m TO (in Gasphase) |

3,0m T1 (in Gasphase) =R

2,5m T2 (in Gasphase) X2 (Fliissigphase)
2’0m T3 (in Gasphase) X3 (Flissigphase)
1, T4 (in Gasphase) - s

1 g:: T5 {in Gasphase) X4 [Fl}}ss.lgphase)
0,5“1 T6 (in Gasphase) X5 (Fliissigphase)
U‘Um T7 (in Gasphase) - 3
S;lmpf T8 (in Flissigphase) | —

E.2.2 PilotmaRstab

tellen (Be-
Tabelle 66 enthilt Details beziiglich der Probenahrie- und Temperaturmesss (

i i stab, Serie 1. Die Hé-
i ssung; Lage) im Pilotmafstab,
zeichnung und Art der Probe bzw. Messung; 3 ' B
heﬂaﬂgabe bezieht sich auf die Netto-Packungshéhe, das heifkt ohne Beriicksichtigung
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von Sammler- und Verteilereinrichtungen. Die entsprechenden Angaben fiir die Pilot-

makstabsexperimente der Serie 2 sind in Tabelle 67 angegeben.

Tabelle 66: Temperaturmess- und Probenahmestellen entlang der Kolonnenhéhe fiir
die Experimente im Pilotmafstab, Serie 1 (zusiitzlich erfasst: Temperatur
und Zusammensetzung aller externen Strome).

[ Netto-Packungshéhe ab Sumpf | Temperatur | Zusammensetzung |
11,4m TO (in Gasphase)
10,5m T1 (in Gasphase) X1 (Gasphase)
9,3m T2 (in Gasphase) X2 (Fliissigphase)
7,4m T3 (in Gasphase) X3 (Gasphase)
4,9m T4 (in Gasphase) X4 (Gasphase)
3,2m T5 (in Gasphase) X5 (Fliissigphase)
1,7m T6 (in Gasphase) X6 (Gasphase)
0,0m T7 (in Gasphase) —
Sumpf T8 (in Flissigphase) | —

Tabelle 67: Temperaturmess- und Probenahmestellen entlang der Kolonnenh&he fiir
die Experimente im Pilotmafstab, Serie 2 (zusétzlich erfasst: Temperatur
und Zusammensetzung aller externen Stréme).

Netto-Packungshihe ab Sumpf | Temperatur Zusammensetzung
11,6 m TO (in Gasphase)

10,8 m T1 (in Gasphase) X1 (Gasphase)
9,5m T2 (in Gasphase) X2 (Fliissigphase)
7,5m T3 (in Gasphase) X3 (Gasphase)
4,3m T4 (in Gasphase) X4 (Gasphase)
3,2m T5 (in Gasphase) X5 (Fliissigphase)
1,5m T6 (in Gasphase) X6 (Gasphase)
0,0m T7 (in Gasphase) ==

Sumpf T8 (in Fliissigphase) | — |

E.3 Daten der Reaktivdestillationsexperimente

E.3.1 Labormafistab

Tabelle 68 gibt einen vollstéandigen Uberblick iiber die Versuchsparametervorgaben
(Prozess- und Hardwareparameter) aller Reaktivdestillationsexperimente im Labormaf-
stab. Neben dem verwendeten Packungstyp sind der vorgegebene Kolonnenkopfdruck
p und die eingestellte Heizleistung Q angegeben. Der Feed 1 wurde direkt oberhalb,



E.3 Daten der Reaktivdestillationsexperimente 205

Feed 2 direkt unterhalb der Reaktionszone zugefithrt. Bei allen Versuchen bis auf die
Experimente Nr. 13-16 war Feed 1 der Hexanol-Feed (Reinheit: 0,991 g/g) und Feed
2 der Essigsaure-Feed (Reinheit: 0,999 g/g). Experiment Nr. 13 zeichnete sich durch
einen Aquimolaren Feed aus, der mit nur einer Feedstelle direkt iiber der Reaktions-
zone zugefahren wurde (entspricht Parameterstudie der Position von Feed 2). Mit den
Experimenten Nr. 14-16 wurde die Kombination einer Reaktivdestillationskolonne mit
einem Vorreaktor simuliert. Dazu wurde ein Feedgemisch angesetzt, welches der Zu-
sammensetzung eines Reaktoraustrittsstroms bei etwa 40 % Reaktionsumsatz bezogen
anf diquimolaren Reaktoreinsatz entsprach. Die Analyse ergab eine Zusammensetzung
von 0,198 mol /mol Hexylacetat, 0,281 mol/mol Hexanol, 0,297 mol/mol Essigsdure und
0,224 mol/mol Wasser. Dieses Feedgemisch wurde direkt oberhalb der Reaktionszone
zugefilhrt. Experimente bei denen der Verstirkungsteil aktiv war sind in Tabelle 68
mit () gekennzeichnet. Bei allen anderen Experimenten war der Verstarkungsteil nicht
aktiv.

Tabelle 69 enthilt die Versuchsergebnisse aller im Labormakstab durchgefiihrten Reak-
tivdestillationsexperimente (bis auf die Experimente Nr. 13, 14 und 23, die ohne Da-
tenerfassung beendet wurden). Es sind Massenstrom und Zusammensetzung der Stréme
Produkt, Dest(W) und RL(org) angegeben. Beim Massenstrom von RL(org) ist zu be-
achten, dass die zur Umrechnung des gemessenen Volumenstroms in den entsprechenden
Massenstrom bengtigte Gemischdichte aus der RL(org)-Zusammensetzung berechnet
wurde. Der Massenanteil der gesamten unbekannten Komponenten (Rest) wurde gleich
dem Flichenanteil der gaschromatographischen Analyse abgeschétzt. Weiterhin sind in
der Tabelle fiir jeden Versuch Angaben zum Essigsiureumsatz, der Selektivitit von
Hexanol zu Hexylacetat (Hexanol ist Ausgangspunkt der Nebenreaktionen) und der
Druckverlust iiber die Kolonne enthalten. Zusiitzlich ist auch noch der Transferfakts

Dpp_.xp angegeben, der fiir jeden einzelnen Versuch durch Anpassung der Simulation :
Die Konzentrations- und Ter

den experimentellen Essigsiureumsatz ermittelt wurde. -
e Versuche in graphiscl

peraturprofildaten werden in dieser Arbeit nur fiir ausgewéhlt

Form angegeben.
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Tabelle 69: Versuchsergebnisse der Reaktivdestillationsexperimente im Labormakstab.

Experiment 1, Xac = 0,914, SSE,’SS% = 0,978, Ap = 1,5mbar, ®rr_xp = 0,277
Strom m/ IggiAc /| Thexon / 335{'()_) / J7(wm) / *g];-_}r\ / xgin;gl. /
g/h /g g/g g/g g/g g/g /g
Produkt | 1954,0 | 0,9655 | 0,0140 | 0,0012 | 06,0001 | 0,0000 0,0183
Dest(W) | 302,5 | 0,0007 | 0,0094 [0,2045 | 0,7855 | 0,0000 0,0000
RL(org) | 1424,1 | 0,1568 | 0,5143 | 0,1537 | 0,0886 | 0,0017 0,0836
Experiment 2, Xac = 0,892, Siogn = 0,972, Ap = 2,7 mbar, ®re_rp = 0,288
Strom m / «"ng))mc / xur:))cot{ IE\T:) / wix"f X Iiﬁ)u / xggn /
g/h 8/8 g/g /8 g/ g/g /8
Produkt | 2504,0 | 0,9240 | 0,0533 | 0,0005 | 0,0002 | D,0000 0,0221
Dest(W) | 394,0 | 0,0011 | 0,0119 | 0,2530 | 0,7339 | 0,0000 0,0000
RL(org) | 2246,5 | 0,1310 | 0,3801 | 0,2009 | 0,2252 | 0,0014 0,0600
Experiment 3, Xac = 0, 838, 5585 = 0,970, Ap = 3, 4mbar, ®rp_rp = 0,295
Strom i/ xg‘;)mc / IE{"::);OH 1;(;?7 3"&"] / .rS’SN / II({I:;{
g/h g/s g/e g/e 8/g g/g g/g
Produkt | 2476,0 | 0,8951 | 0,0811 | 0,0057 | 0,0003 | 0,0000 0,0178
Dest(W) | 419,0 | 0,0028 | 0,0200 | 0,3301 | 0,6471 | 0,0000 0,0000
RL(org) | 2369,5 | 0,1288 | 0,3312 | 0,2851 | 0,2040 | 0,0004 0,0505
Experiment 4, Xac = 0,829, SHSA8 = 0,972, Ap = 4, 6 mbar, ®rr_rp = 0,289
z {m) ;
Strom /| Terac / ‘Eurgioti 93(.:\“&) :r{f,” z Im’N / Ig:j:
g/h /8 g/g g/ g/g g/g g/s
Prqdukt 2465,0 | 0,8767 | 0,0008 | 0,0035 | 0,0005 | 0,0000 0,0196
Dest(W) | 431,0 | 0,0036 | 0,0219 | 0,3551 | 0,6195 | 0,0000 0,0000
RL(org) | 2894,9 | 0,1357 | 0,3000 | 0,2988 | 0,2146 | 0,0006 0,0503
Experiment ff’ Xac =(m0}, 817, Shexhc = 0,969, Ap = 6, 5 mbar, ®rr_rp = 0, 286
Strom m/}f xHex/Ac L oigon / | 238 1 o ] = Igt /
g 8/8 g/g g/e | &/e | /g g/e
gzz?(%t) 25:15;;160 0,8670 | 0,1073 | 0,0043 | 0,0003 | 0,0000 0,0211
.0 | 0,0053 | 0,0256 | 0,3723 | 0,50969 | 0,0000 0,0000
RL(org) [3604,6 | 0,1485 | 0,2944 | 0,3066 | 0,1915 | 0,0000 0,0582
;menment 6, Xac = 0,864, Spsigh = 0,983, Ap = 2, dmbar, Bge-.ap = 0,334
oL [ w [ | staon ] | 26 1] %) 1] oy A
= g/h g/g 8/g g/e | e/g 8/8 g/e
rodukt | 2489.0 | 0,9041 | 0,0763 | 0,0016 | 0,0003 | 0,0000 0,0178
| Dest(W) | 408,0 | 0,0018 | 0,0162 | 0,3031 | 0,6789 | 0,0000 0,0000
gL(org) 1653,1 | 0,1373 | 04234 | 0,2486 | 0,1357 | 0,0000 | 0,050
Sxpenment 7, Xac = 0,843, S{AC = 0,977, Ap = 3, 4 mbar, ®rr_gp = 0,299
trom m/ | 2™ /| =™ o {m )
g/h H;)(/Ac Hex;)H / xAC / Ty J:HEN / xg:'s)t
g g/s g
| Produkt | 2477,0| 0,8914 | 0,0859 00/0%15 0%/0%2 og/g o
Dest(W) [ 4180 5 I L0000 0,0180
0 | 0,0025 | 0,0106 |03
RL forg) 1350341018 i ,3315 | 0,6463 | 0,0000 0,0000
[ lorg) | 2292,4 | 0,1590 | 0,3826 | 0,2605 | 0,1343 | 0,0006 0,0631
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{ Experiment 8, X ¢ = 0, 805, SH::S?. = 0,967, Ap =9, 3 mbar, Prr_rp = 0, 282
—
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Strom "h’/ THexAc / _r,,r:,?“ [ 1 Zag £ | 2w Thpy / ERas f
‘ gh | g/e 88 | g/g | g/ | g/s 8/8
Produkt | 2444,0 | 0,8613 | 0,1123 | 0,0061 | 0,0001 | 0,0000 0,0203
Dest(W) | 447,0 | 0,0066 | 0,0250 |0,3845 | 0,5799 | 0.0000 0,0000
RLorg) | 3977.0 [ 0,1580 [ 0,2842 [0,3130 | 0,1859 | 0,0000 0,0580
f Experiment 9, Xac =(ma} 856, Shiexon = 0,958, Ap = 4, 3mbar, Bra_nn = 0, 265
Strom m / IHexf\c J'Hmcx()!i / T(A“(,l) / ‘Tw, / x%—lﬂl{])N zg’gt
g/h g/g g/g g/g 5/8 g/g 8/s
Produkt | 25320 | 0,7859 | 10,1837 [0,0105 | 0,0002 | 0,0000 0,0198
Dest(W) | 3500 | 0,0011 | 0,018 | 0,2740 | 0,7121 | 0,0000 0,0000
Rl{org) | 29140 [ 0,1659 | 0,4410 | 0,2090 | 0,1175 | 0,0008 0,0657
Experiment 10, X ¢ (: 0,801, Siexds = 0,977, Ap = 4,5 mbar, pg_up = 0, 303
| Strom m/ |z HTL\: / | Zhemou / | 250 / | 250 / Z{Tan Tho
g/h 5/g 8/8 g/s &/8 8/ g/g
Produkt | 24080 | 0,9268 | 0,0494 | 0,0046 | 0,0001 | 0,0000 0,0192
Dest(W) [ 488,0 | 0,0073 | 0,0321 [ 0,3989 [ 0,5608 [ 0,0000 0,0009
‘ Rl{org) [ 25426 | 0,1620 | 0,2994 | 0,3205 | 0,1645 | 0,0004 0,0532
! Experiment 11, X = 0, 827, Shexie = 0,974, Ap = 4, 5mbar, ®rg_.rp = 0, 284
' : () {m) (m) () (m) )
| Strom W W | | Theion zae /| 2w /| Fuen TRest
g/h g/8 g/e 8/8 g/g 8/g /8
Produkt | 2505.0 | 0,8720 | 0,1018 | 0,0074 | 0,0000 | 0,0000 0,0188
Dest(W) | 456,0 | 0,0038 | 0,0233 | 0,3624 | 0,6086 | 0,0000 0,0020
RL{org) | 27134 | 0,1592 | 0,3438 | 0,2671 | 0,1303 | 0,0008 0,0988
. Experiment 12, X,c = 0,809, SHoas = 0,967, Ap = 4,6 mbar, ®gr—rp = 0,277
! Strom m / m&'i‘l,\c / | Titexou / | Tac / vw. /| Tgen / Thest /
g/h | g/e g/8 g/s | e/g | s/s 8/g
Produkt | 23940 | 0,8804 | 0,0921 | 0,0082 | 0,0002 | 0,0000 0,0192
Dest(W) [ 391,0 | 0,0031 | 0,0206 | 0,3442 | 0,6321 | 0,0000 0,0000
RL{org) | 26498 | 0,1587 | 0,3460 | 0,2830 | 0,1741 | 0,0003 | 0,0378
Experiment 15, X c = 0, 548, SHAs = 0,921, Ap = 4, 8mbar, @rprp = —
) : s - ™ (m) (m])
Strom m / wﬁ;";f,\c ! zheaou { _”?AE;JT/——EV/TT x“‘“:/"é ml;‘?‘g
g/h /g B/8 g/s_| B/E | €
Produkt | 2339.0 | 0,7763 | 0,1774 | 0,0000 [ 0,0001 | 0,0000 g’gégg
Dest(W) | 551,0 | 0,0519 | 0,0557 |0,4836 | 04074 O e 00557
RL(org) | 14648 | 0,2198 | 0,1469 | 0,3855 | 0,19 : J
Experiment 16, X ¢ — 0,589, Shoan = 0,944, &Ap =4, Smtz:? (I)RR_*RZ(;)ﬁ
m m
Strom m / :z:ﬁ,r:ZAc / | shon / | Tac / | *w / J:Ing/Ng 1;.7?‘
g/h g/g /8 g/e | 8/8
00 | 0,0002 | 0,0000 0,0451
Produkt | 2394,0 | 0,7923 | 0,1624 | 0,00 2 . 5
Dest( Wi 205 s S 0.0360 | 0,4802 0,4513 | 0,0000 0,002
(W) 01 0; 165 103626 | 0,1685 | 0,0049 |  0,0710
RL{org) [ 1067,6 | 0,2465 | 0,1 ;
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Experiment 17, Xac = 0,842, Sﬁ;}x"éf{ = 0,977, Ap = 6, Ambar, ®Prr_.zp =0, 311<|
ﬁtrom m/ $g:,}mc / 595;1;:0}1 .ES\“;) / x(\:‘) / fﬁ'ﬁ’r\ / “"i?sﬁt /
g/h /8 g/ g/g | &/8 &/8 g/
Produkt | 2472,0 | 0,8842 | 0,0936 | 0,0021 | 0,0001 | 0,0000 0,0200
Dest(W) | 426,0 | 0,0031 | 0,0186 | 0,3444 | 0,6339 | 0,0000 0,0000
RL(org) | 1454,7 | 0,1866 | 0,3488 | 0,2598 | 0,1224 | 0,0018 0,0805
Experiment 18, Xac — 0,831, Spean = 0,974, Ap = 6,3 mbar, ®gr ko = 0,294 |
Strom m / T;.[T,)‘Ac / JSE{':?(OH x(An(l;? I&"l) F" IE{T-‘)N / Ig{gx /'.'
g/h g/s g/g s/g g/g g/s g/e
Produkt | 2471,0 | 0,8707 | 0,1033 | 0,0057 | 0,0001 | 0,0000 0,0203
Dest(W) | 440,0 | 0,0045 | 0,0205 | 0,3414 | 0,6335 | 0,0000 0,0000
RL{org) | 2812,1| 0,1819 | 0,3102 | 0,2756 | 0,1707 | 0,0011 0,0604
g;cpenment 1'9, Xac (=}0, 840, S(E::S% =0, ?7)6, Ap = 4,6 mbar, Prgr_rp = 0,298
m m m
rom m}{ LHexAc THexOH / Tac / x{«:«'n} /’ Ii{l:?_N / Iggt /’
vy g/ g/s g/e s/e | 8/g g/g g/g
rodukt | 24750 | 0,8838 | 0,0921 | 0,0032 | 0,0001 | 0,0000 0,0208 |
Dest(W) | 424,0 | 0,0030 | 0,0189 | 0,3433 | 0,6348 | 0,0000 0,0000
RL(org) | 3091,4 | 0,1920 | 0,3551 | 0,2640 | 0,1228 | 0,0013 0,0648 ]
Experiment 20, X c = 0,798 SHexAc " () 967 Ap — " :
Strom m/ 2 x‘gﬁxOH ,(m} - =E (Tn]g’ : m"(’:? (p-RR—'RD =)G$ -
o Hex/Ac HexOH TAC Ty [/ | Taen / ks 5::5:. /
— g/g /8 g/g g/g g/e g/g
Dro (ukt) 24530 | 0,8590 | 0,1117 | 0,0083 | 0,0001 | 0,0000 0,0209
est(W) | 445,0 | 0,0064 | 10,0269 | 0.3928 | 0.5 ; :
; ] ; ,3928 [ 0,5740 | 0
RL(org) | 4441,6 | 0,1701 | 0,2865 | 0,3157 | 0,1653 o’gg?g g'gggg
Experiment 21, Xac = 0,799, SHexAc — 980, Ap = - - !
Strom —nz—]- ek , g‘exm’ ) - (_ Foie ool E
a1 on /| B f =22 [ el / 2/
g/h /8 g/g g/s | g/ ale i
Produkt | 2806,0 | 0,8473 | 0,1310 | 0,000 b 0 T
Dest(W) | 533,0 | 00104 | 0,0304 0’4133 g,gom S e
RL(org) | 3495,2 | 0,1498 0:2808 0.3361 0’1332 g’ggm 080
Experiment 22, X c = 0, 834, SIeAc () g : i) 0,600
Stro : {my T T—)—MXOH = 0,976, Ap = 6,3 mbar, Prr_rp = 0,298
N m/ }{ xHex/Ac dton /| 7he z’ [ [/ 20 ,
g /g ps 7 1EN / Rest
Produkt | 24750 | 0,8800 g/e | e/e | s/g g/g
DGl i 0:0031 g,gggg g,ggig 3,0001 0,0000 0,0204
RL(org) | 777,3 | 0,1426 | 0,3567 [ 02791 Uﬂgg 3’0000 b
Experiment 24, X, = 0, 765, SheA— ‘958 - - ,0011 0,0710
Strom m / Iﬁfﬁim g;é"‘exo}l/ :;.(rn) T ;4! - mb:;r, Pan—ko = 0, 323
g/h g/g Be 2/ [\ =w) /| wes ) |
Produkt | 2407,0 | 0,8332 g/e | g/e | sg/e g/8
5 J ) 0,1415 | 0,0067 | 0,000
oSt(W ,0001 | 0,0000
W.LJE?»_‘L 0,0169 | 0,0465 | 0,4315 | 0.4972 | 0. e
org) | 274021 0,176 | 0.2203 03630 | 0:2367| 0.0000 e
bt v A Ml i [ ,2203 o e —f e
| 0,203 [0,3639 [ 0,2267 | 0,0006 | 0.0500
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Experiment 25, Xac = 0,798, SEX55 = 0,962, Ap = 5, 8 mbar, By rp = 0, 266

Strom B Thexon / zf(‘]) JUSV“) W xgré)N Ig:zu
g/h g/s &/ g/e | s/ /g 8/g

Produkt | 2772,0 | 0,9113 0,0560 | 0,0108 | 0,0001 | 0,0000 0,0218
Dest(W) 409,0 0,0025 0,0179 0,3199 | 0,6589 | 0,0000 0,0008
RL(org) | 3209,3 | 0,1497 0,4370 | 0,2382 | 0,1277 | 0,0026 0,0448
Experiment 26, Xpc = 0,892, Sﬁggﬁ = (0,956, Ap =4 Ombar, $gr_rp = 0,233

Stom | 7t / | ziicenc / | Thexon / [ The / [ 2% / | oG P
g/h g/t g/g g/e g/g g/g g/g

Produkt | 2570,0 | 0,8134 | 0,1516 | 0,0122 | 0,0002 | 0,0000 0,0225
Dest(W) | 334,0 | 0,0006 | 0,0070 | 0,1887 | 0,8038 | 0,0000 0,0000
RL{org) | 34946 | 0,2752 | 0,3903 | 0,1327 | 0,0777 | 0,0067 0,1175
Experiment 27, X ¢ = 0,867, SH&Ac — 0,970, Ap = 4, L mbar, ®gr_rp — 0, 244

Strom m / Thonc / | Toirou /| %50 / | ww / | when hon
g/h g/ g/g g/e 5/8 g/e 8/8

Produkt | 2496,0 | 0,9028 0,0693 | 0,0057 | 0,0002 | 0,0000 0,0220
Dest(W) | 408,0 | 0.,0018 0,0105 | 0,2844 | 0,7033 | 0,0000 0,0000
| Rl{org) | 2761,6 | 0,2801 0,3072 | 0,1973 | 0,1049 | 0,0053 0,1052

Experiment 28, X = 0,881, SHoAf = 0,978, Ap = 2, 6 mbar, Prr_.rp =70, 260
m (m
Strom m [ [ e / | =lieron Zhe ow /| wies TRest

g/h g/ 8/g g/e | &/ | &/g g/s
Produkt | 2504,0 | 0,9153 | 0,0634 | 0,0018 | 0,0002 | 0,0000 0,0193
Dest(W) | 401,0 | 0,0014 | 0,0104 | 0,2730 | 0,7152 | 0,0000 0,0000
RL{org) | 2182,9 | 0.2351 | 0,3442 | 0,1996 | 0,1269 | 0,0035 0,0906
Experiment 29, Xc — 0,898, SHeAL = 0,981, Ap = 5, 9mbar, Prr—rp = 0,279

: = R ) ) (m)
Strom m [ :rﬁllm / ‘T}{exon ffsx“(]:) /| ow’ /| Thes TRest
g/h g/ g/s g/e g/ g/g g/g

Produkt | 2511,0 | 0,9338 0,0490 | 0,0031 | 0,0002 | 0,0000 0,0139
Dest(W) | 390,0 | 0,0011 0,0080 | 0,2334 | 0,7574 | 0,0000 0,0000

RL{org) | 39464 | 03248 | 0,3394 [0,1603 | 0,0710 | 0,0000 0,1044
MexAc — (), 987, Ap = 4, 5 mbar, ®rrrp = 0,278

i , = 0,856, S, =
Experiment 30, Xx¢ (m)O, 856, (#]E)xon o ; = . o Eglm)
Strom m / THexAc / THexOH Tac Tw HEN 7“
g/h g/e g8/8 g/g | 8/ | 8/8 g/g

0,0128 | 0,0023 | 0,0002 | 0,0000 |  0,0123 |
Dest(W) | 451,0 | 0,0027 | 0,0118 | 0,3229 | 0,6626 | 0,0000 0,0000

RL{org) | 30147 | 0,3152 | 0,2775 | 0,2142 [ 0,0893 | 0,0033 | 01005
MexAc — (), 084, Ap = b, b mbar, Prr—rp = 0, 268
L = @y

Produkt | 2452,0 | 0,9724

E 2 Kok = 01 8811 5 o = (m)
xperiment 3':1, AC - e oH () 22 /|2 Thest /
Strom [ | Thexae / | Thexon ‘ A? g/g 8/8 8/g
g/h g/ E/8 /8 0,0131

5 0,0608 | 0,0033 0.0002 | 0,0000
Produkt | 2503,0 | 0,9225 O s .5000 et

41
Dest(W) | 399,0 | 0,0016 | 0,0108 | 0,26
RL(O(rg) 11145 | 0,2521 | 0,3626 | 0,1922 | 0,0984 | 0,0000 0,0047

R S
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Experiment 32, Xac = 0,887, SHe28 = 0,971, Ap = 8, 9mbar, ®rp_rp = 0,277

(m) (m)

Strom 1/ xgln;)}c.Ac/ -'*"'Sz))cou qun(l:)/ x(wm)/ THEN T Rest
g/h g/ g/eg g/g g/g g/'s g/e

Produkt | 2508,0 | 0,9178 0,0546 | 0,0052 | 0,0002 | 0,0000 0,0222
Dest(W) | 389,0 | 0,0014 0,0087 | 0,2491 | 0,7408 | 0,0000 0,0000
RL(org) | 5085,4 | 0,3320 0,3072 | 0,1712 | 0,0859 | 0,0044 0,0993

E.3.2 Pilotmafistab

Tabelle 70 gibt einen vollstindigen Uberblick iiber die Versuchsparametervorgaben
(Prozess- und Hardwareparameter) aller Reaktivdestillationsexperimente im Pilotmaf-
stab (Serien 1 und 2). Neben dem verwendeten Packungstyp (Experimente 1-4 (Serie 1):
Katapak-S 250.Y; Experimente 5-12 (Serie 2): Katapak-S 500.Y) sind der vorgegebene
Kolonnenkopfdruck p und die eingestellte Heizleistung @ angegeben. Der Feed 1 wurde
direkt oberhalb, Feed 2 direkt unterhalb der Reaktionszone zugefiihrt. Bei allen Versu-
chen war Feed 1 der Hexanol-Feed (Reinheit: 0,993 g/g) und Feed 2 der Essigsiure-Feed
(Reinheit: 0,998 g/g). Der Verstirkungsteil war immer aktiv.

Die Tabelle 71 enthiilt die Versuchsergebnisse aller im Pilotmafkstab durchgefiihrten
Reaktivdestillationsexperimente (Serien 1 und 2). Es sind Massenstrom und Zusammen-
setzung der Stréme Produkt, Dest(W) und RL(org) angegeben. Bei der Zusammense-
tzung ist anzumerken, dass der Massenanteil der gesamten unbekannten Komponenten
(Rest; stets kleiner 0,02g/g) vernachlissigt wurde. Weiterhin sind in der Tabelle fiir je-
den Versuch der Essigsiiure- und Hexanolumsatz, die Selektivitiit von Hexanol zu Hexen
und der Druckverlust iiber die Kolonne enthalten. Die Konzentrations- und Temperatur-
profildaten werden in dieser Arbeit nur fiir ausgewihlte Versuche in graphischer Form
angegeben.
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Tabelle T1: Versuchsergebnisse der Reaktivdestillationsexperimente im PilotmaRstab.

Experiment 1, Xac = 0,754, Xueon = 0,941, SHF s = 0,075, Ap = 6,3 mbar
Strom m// :c};’;im / EL";,)‘OH (m) Flw Bome )
kg/h | g/g g/g g/g g/g g/8
Produkt | 23,8 0,9952 0,0044 | 0,0000 | 0,0004 0,0000
Dest(W) 5,3 0,0096 0,0157 | 0,4465 | 0,5282 0,0000
RL(org) 334 0,2098 0,2592 0,1863 | 0,0433 0,3014
Experiment 2, Xac — 0, 646, Xpexon = 0,841, Sihon = 0,092, Ap = 2, 4mbar
Soom | 0/ | 50/ | 2o/ [P ] o / Tiiew /
. kg/h | g/g 8/8 g/g g/g /&
vodukt | 18,4 | 0,9946 0,0050 | 0,0000 | 0,0004 (,0000
Dest(W) 3,8 0,0069 0,0150 | 0,4217 | 0,5564 0,0000
RL(org) | 20,1 0,2675 0,2764 | 0,2533 | 0,0866 0,1162
Experiment 3, X, c(—)(] 674, Xpexon = 0,896, Sgg‘%ﬂ =0, 038, Ap = 4,6 mbar
- m m )
Strom ::L//h IHEX/AC / zgl:)):;)ﬂ "’UE\C;) / W/ / IE:-I;!-N /
g g8/8 8/8 gle | ‘g/g /g
Produkt | 19,7 | 0,9996 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0004 0,0000
Dest(W) | 4,0 0,0091 0,0168 | 0,3686 | 0,6055 0,0000
RL(org) 15,9 | 0,2679 0,1967 | 0,3480 | 0,1324 0,0550
Experiment .4, XAC(;)U 670, ){(};EXQH =0,727, Shon = 0,134, Ap =T, Ombar |
Strom l:” {] THexAc LHexOH (mT/ I_(v? / 'rhi«_)N /
g/ g/g g/g &/g /g &/g
Produkt | 15,3 | 0,9881 0,0115 | 0,0000 | 0,0004 0,0000
Dest(W) | 2,5 0,0102 0,0180 | 0,3863 | 0,5855 0.0000
RL(org) | 21,8 | 0,2938 | 0,3630 | 0,1634 | 0,0694 0,1104
gt:q;enment .5,/XAC : 0, Ej‘72, .)fé-]exoﬁ = Oi 8?0, Sheson = 0,036, Ap = 10, 5mbar
Tom m THexAc xHexOH / ¥ / 'T\;n / T = /
HEN /
kg/h | g/g g/g g/g g/s g/g
Produkt | 238 | (,9064 0,0021 0,0015 | 0,0000 0,0000
FD{ES(t (V\;) 4,2 0,0080 0,0220 0,3940 | 0,5760 0,0000
org 35,6 | 0,2540 0,2760 | 0,2950 [ 0,1250 ;
Experiment 6, X ¢ = 0, 722 X, = D 827, SHEN i =
s R (£exon HexOt = 0,057, Ap = 13, 5 mbar
Ye/h Iﬂgfg / Hex})]:l -TAC i xw / Tign [
)? 1 g/g g/s | gle g/g
rodu ,0 | 0,9920 0,0050 | 0,0030 | 0,0000 0,0000
Dest(W) | 35 | 06,0040 | 0,0130 | 0,3250 | 0,6580 0,0000 &=
1};{'[:(01'8) 47,3 | 0,2530 0,3150 | 0,2530 | 0,1050 0,0740
xperiment 7, Xyc = = HEN
= = An(m)O 6/94 ﬁgexon = 0( :318, Sherby = 0,070, Ap = 16,0 mbar
xHexAc IHexOH 'rA(lj / :I:»;'n / Im /
i HEN /
— kg/h | g/g g/g g/ /g g/hsr;
rodukt | 20,6 | 0,9900 | 0,0070 | 0,0030 | 0.0000 0
Dest(W : o
RL(( ) [ 41 | 0,0040 | 0,0150 | 0,3530 | 0,6280 0,0000
org) | 53,1 | 0,2500 | 0,3180 | 0,2480 [ 0,0970 0,0870 |
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Fortsetzung Tabelle

4

Experiment 8, Xac = 0, 763, Xyjexon = 0, 808, SHEN

= 0,042, Ap = 8, 5mbar
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2(m)

(m]

Strom M /| Thexac / | THexon 253 [ [ J Tien )

kg/h | g/g E/8 g/s | &/g g/g
Produkt | 20,3 | 0,9920 | 0,0040 | 0,0040 | 0,0000 0,0000
Dest(W) | 2.9 | 00020 | 0,0090 |0,2640 | 0,7250 0,0000
RL{org) | 31,7 [ 0,2790 | 0,3910 | 0,1850 | 0,0860 0,0590
Experiment 9, Xac = 0,764, Xhexon = 0,792, Sgg%ﬂ = 0,018, Ap = 40, 2mbar
Stom | #h / [ =i, /[ 2hon /| zhe / [ =% / P

kg/h | g/g g/g s/ | 8/s g/g
Produkt | 22,3 | 0,9910 | 0,0050 | 0,0040 | 0,0000 0,0000
Dest(W) | 3,0 | 0,0010 | 0,0080 | 0,2440 | 0,7470 0,0000
RL(org) | 40,8 | 0,3170 | 0,3690 | 0,1980 | 0,0950 0,0210
Experiment 10, Xsc: = 0,937, Xpexon = 0,812, SHen . = 0,035, Ap = 15, 9mbar
Strom m / xg:lm / ITHmeZOH IEAT:) REAF, e

kg/h | g/g g/g g/g 8/8 8/g
Produkt | 294 | 098380 | 0,0120 | 0,0000 | 0,0000 0,0000
Dest(W) [ 4,0 | 06,0000 | 0,0040 | 0,0790 | 0,9170 0,0000
RL({org) | 44,7 | 0,2290 | 0,5700 | 0,0630 | 0,0620 0,0760
Experiment 11, Xxc = 0, 689, Xpexon = 0,869, Sieoy = 0,062, Ap = 4, 6 mbar
Stom T/ [50,. / [ «lton /| 250 / [ o / Thin

kg/h | g/g g/8 g/ | 8/8 /s
Produkt | 22,1 | 0,9950 | 0,0020 | 0,0030 | 0,0000 0,0000
Dest(W) | 5,1 | 0,0070 | 0,0220 | 0,4010 | 0,5700 0,0000
RL(org) | 22,4 | 0,2340 | 0,2760 | 0,2850 | 0,1050 0,1000
Experiment 12, Xac = 0, 910, Xueson = 0,801, Sficion = 0,050, A,(vm}z 4,3 mbar
Strom i/ |0,/ P C . e f | wt | THEN

kg/h | g/e g/g g/s | &/g £/8
Produkt | 24,5 | 0,9930 | 0,0040 [ 0,0030 | 0,0000 0,0000
Dest(W) | 3,7 | 0,0000 | 0,0050 | 0,1250 | 0,8700 | 0,0000
RL(org) | 5,1 | 0,1800 | 0,5980 |[0,0650 | 0,0550 0,1020
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F Erganzungen zum Vergleich
Simulation-Experiment

F.1 Phasengleichgewichte

Die Graphen in den Abbildungen 62 und 63 zeigen die experimentellen und simu-
lierten Verliufe der Aktivitdtskoeffizienten fiir die untersuchten Dampf-Fliissigkeit-
Gleichgewichte in den Systemen Essigsiure + Hexanol, Essigsiinre + Hexylacetat und

Hexanol + Hexylacetat.
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Abbildung 62: Verliufe der Aktivititskoeflizien

ten im System Essigsdure -+ He_?(anol
(linke Hélfte) und im System Essigsaure + Hexylax:eg?; gec;llii;lca)ltzgi.
Experimentelle Daten dieser Arbeit (o, AC; e I;Ie;‘ : ,H ,54)

Korrelation mit NRTL-Modell(—; Parameter cf. Tabelle k
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Abbildung 63: Verliufe der Aktivitiitskoeffizienten im System Hexanol + Hexylace-

tat. Experimentelle Daten dieser Arbeit (HexOH: o; HexAc: O)) und
Korrelation mit NRTL-Modell(—; Parameter of. Tabelle 54).



F.2 Reaktivdestillation 219

F.2 Reaktivdestillation

Die Abbildungen 64 und 65 zeigen fiir vier ausgewihlte Reaktivdestillationsversuche
im Labormakstab (Experimente 1, 9, 22 und 235) die Konzentrations- und Temperatur-
profile. Gleichzeitig sind die Simulationsergebnisse eingetragen, die mit dem mittleren
Transferfaktor von 0,292 erhalten wurden.
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Abbildung 64: Reaktivdestillation im Labormakstab mit Katapak-S, Konzentrations-
profile (Flissigphase) und Temperaturprofil von Ex.p. 1 (oben) und
Exp. 9 (unten): Vergleich zwischen experimentellen Daten (A, Wasser;
o, ?Essigsé’,ure; 0, Hexanol; v, Hexylacetat; o, Temperatur) und Simu-
lation (—, Reaktionskinetik, Ppr_rp =0, 292). Schattiert: Reaktions-
zone.
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Abbildung 65: Reaktivdestillation im Labormafstab mit Katapak-S, Konzentrations-
profile (Fliissigphase) und Temperaturpr_oﬁl von Exp. 22 (oben} und
Exp. 25 (unten): Vergleich zwischen experimentellen Daten (A, Wa:sser;
o, Essigsdure; 00, Hexanol; v, Hexylacetat; <, Tempera.tur) und Simu-
lation (—, Reaktionskinetik, @re—ro = 0 292). Schattiert: Reaktions-

zone,
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