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Zusammenfassung

Zusammenfassung

Angesichts der Begrenztheit der Vorrate an fossilen Energietrdgern und des
Zuwachses an erneuerbaren Energien wird die Speicherung von Energie im-
mer wichtiger werden. Chemische Energiespeicherung weist eine besonders
hohe Speicherdichte auf, die pro Masse um etwa zwei Grél3enordnungen
hoher als die von Speicherkraftwerken und immer noch eine GréRenordnung
hoher als die von Dampfspeichern liegt. Sie hat daher ein grol3es Potential.
Allerdings laufen viele der an der chemischen Umsetzung von Energietragern
beteiligten Reaktionen in der Gasphase an festen Katalysatoren ab und
weisen eine starke Warmeténung auf. Sie sind entweder stark endotherm,
was zu ausgepragten sogenannten cold-spots und damit zu einer geringeren
Raum-Zeit-Ausbeute fuhrt, oder stark exotherm. Im letzteren Fall beein-
flussen die sich ausbildenden Temperaturspitzen nicht nur die Selektivitat und
die Katalysatorstandzeit negativ, sondern bedrohen wegen der Mdglichkeit
eines Durchgehens der Reaktion den gesamten Apparat.

Zur Steigerung des Gesamtwirkungsgrads der chemischen Speichersysteme
und auch wegen der Betriebssicherheit ist es daher von Vorteil, alle Warme-
strome zu integrieren und starke Temperaturgradienten zu vermeiden, also
den Warmetransport zu optimieren.

In den vergangenen Jahrzehnten wurden zu diesem Zweck zahlreiche Son-
derbauformen von Gas-Feststoff-Reaktoren entwickelt. In dieser Arbeit wurde
dagegen versucht, den Warmetransport in dem am meisten verbreiteten
Reaktortyp, dem Rohrbindelreaktor, zu verbessern.

Hierfir wurde ein strukturierte Packung entwickelt, die die gesamte Strémung
im Reaktorrohr gegen die Wand richtet. Auf diese Weise kann an der Rohr-
wandinnenseite die Ausbildung der laminaren Grenzschicht vermindert
werden, die wegen des hohen Lickengrades in Wandnahe fir herkémmliche
Schittungen von Katalysatorkérnern typisch ist und den grof3ten Warme-
transportwiderstand bildet.

Die gewiinschte Verbesserung der Stromung in Wandn&he mittels der neuen
Packung konnte mittels Farbeindisung in ein Stromungsmodell in einem
Wasserkanal nachgewiesen werden. Warmeubergangsexperimente in einem
von aufen beheizten Reaktorrohr bei Massendurchsatzen im industriellen
Mal3stab ergaben im Vergleich zu einem Bett aus runden Katalysatorkdrnern
und einer kommerziellen strukturierten Packung einen um etwa 20 - 25%
besseren Warmetbergang an der Wandinnenseite. Zusatzlich konnte gezeigt
werden, das der Druckabfall durch strukturierte Packungen je nach Durchsatz
um einen Faktor zwei bis funf geringer ist als durch Schittungen von
Katalysatorkornern.



Zusammenfassung

Um den Warmeulbergang der verschiedenen Katalysatortrager (kommerzielle
Packung, neue Packung) auch bei gleichzeitiger chemischer Reaktion zu
untersuchen, wurde eine Platin-Impragnierung der vorhandenen y-AlO.-
Beschichtung vorgenommen. Als Beispielreaktion wurde die stark endo-
therme Dehydrierung von Methylcyclohexan zu Toluol gewahlt. Hierfir wurde
nicht nur die Kinetik des mit Platin impragnierten Beschichtungskatalysators
experimentell bestimmt, sondern auch die Gleichgewichtskonstante dieses
Reaktionssytems, da bei Verwendung von Literaturwerten die isothermen
MelRdaten nicht erklarbar waren.

In anschlielenden Dehydrierungsexperimenten im Pilotmaf3stab erreichten
die mit Platin impragnierten strukturierten Packungen wegen einer geringeren
Katalysatoraktivitdat und fortschreitender Deaktivierung nicht die gleiche
Raum-Zeit-Ausbeute, die in schon vorhandenen Experimenten mit einem
kommerziellen Katalysator in Pelletform erzielt worden war (21 — 26% Umsatz
gegenuber 47% Umsatz fur den Kugelkatalysator). Die Gultigkeit der experi-
mentell ermittelten Warmeulbergangscharakteristiken konnte jedoch durch die
Auswertung der Experimente und eine anschlielBende Simulation bewiesen
werden.

Fur die Simulation wurde ein pseudohomogenes Modell ohne radiale Gradi-
enten aufgestellt, in das die experimentell bestimmte Kinetik und die Wéarme-
ubergangscharakteristiken einflossen. Zusatzlich wurden Warmetransport
durch Strahlung, axiale Warmeleitung in den Metallstrukturen und Stofftrans-
portlimitierungen im Modell berlcksichtigt, wobei sich ergab, dal3 die axiale
Warmeleitung im untersuchten Temperaturbereich (320°C - 450°C) zu ver-
nachlassigen ist.

Mittels dieses Modells wurde abschlieRend (am Beispiel der Hydrochlorierung
von Methanol) gezeigt, dal3 die neu entwickelte Packung in Abh&ngigkeit von
den Betriebsparametern nicht nur bei endothermen, sondern auch bei
exothermen Reaktionen neue Moglichkeiten zur Optimierung der Raum-Zeit-
Ausbeute er6ffnen, je nach Betriebsparametern und Randbedingungen bis zu
35%.



Summary

Summary

Due to the limitation of fossil energy resources and the increasing use of
renewables in the future, energy storage will assume more importance. Thus,
liquid energy storage has a greater potential, because its density is three
orders of magnitude higher than vapour storage if based on volume and still
one order of magnitude higher if based on mass. To improve the total effi-
ciency and also the safety in operation of a chemical storage system, it is
advantageous to integrate all heat flows and to avoid strong temperature
gradients. Many of the reactions converting energy carriers are hetero-
geneously catalysed gas phase reactions and highly endo- or exothermic.
Thus, cold-spots may lower space-time-yields; hot-spots may decrease the
selectivities, accelerate deactivation and/or cause a thermal run-away.
Therefore, the heat transfer in catalytic fixed bed reactors is to be optimised.

A number of special gas-solid reactor concepts have been developed during
the last decades, e.g. plate type crossflow reactors. In contrast, this work is
aiming for an improvement of the heat transfer in the most common reactor
type, the tube-bundle-reactor.

A new type of structured packing has been developed. It directs the whole
flow against the reactor wall, thus lowering the thickness of the laminar film at
the inner side of the reactor wall which is typical for beds of catalyst particles
and causes significant heat transfer resistance.

The desired improvement of the flow at the wall by the new structured
packing has been shown by tracer injection into a water channel model. Heat
transfer experiments were carried out in an externally heated reactor tube
with mass flows in the industrial scale. In comparison to a bed of spherical
catalyst particles and a commercially available structured packing, an in-
crease of the inside wall heat transfer coefficient of about 20% - 25% was
found. These experiments also showed, that the pressure drop through
structured packings is lowered by a factor of two to five compared to a particle
bed.

To examine the heat transfer behaviour of the different catalyst supports
under reaction conditions, the y-Al,O,-coating of the commercial packing and
the new packing was impregnated with a platinum solution. The highly endo-
thermic dehydrogenation of methylcyclohexane to toluene was chosen as the
model reaction. Due to inconsistencies during data treatment, not only the
kinetics of the platinum catalyst, but also the equilibrium constant of the
system had to be redetermined in isothermal experiments.



Summary

In the following pilot plant scale dehydrogenation experiments neither the
commercial nor the new packing reached the space-time yield, which were
measured using the commercial particle catalyst in earlier experiments (about
21% - 26% conversion for the packings against 47% for the commercial
catalyst). This could be explained by a lower than expected catalyst activity
and rapid deactivation of the coated catalyst. However, the validity of the heat
transfer characteristics, found in the above mentioned experiments without
chemical reaction, could be derived from data evaluation and in the following
simulations.

For these simulations, a pseudo-homogeneous model without radial gradients
was set up with coupled heat and mass balances including the heat transfer
characteristics, the experimentally determined kinetics, film diffusion mass
transfer limitations and heat transport by radiation. Axial heat conduction in
the metallic supports was also introduced to the model, but was found to be
negligible in the temperature range studied (320°C - 450°C).

This model was then used to show in the chosen parameter range, that the
new packing allows an increase of the space-time-yield not only for endo-, but
also for exothermic reactions. Using the hydrochlorination of methanol as an
example, improvements up to 35% could be shown by simulation.



Kapitel 1 - Einleitung

1. Einleitung

Die Lebensqualitat der Menschheit hangt im gro3en Mal3 von einem aus-
reichenden Angebot an Energie. Der Energieverbrauch nimmt jedoch immer
weiter zu, da die Bevoélkerung besonders in denjenigen Staaten stark wachst,
in denen der Pro-Kopf-Verbrauch bis zum Erreichen eines gewissen Lebens-
standards noch stark zunehmen wird [1]. Lediglich einigen wenigen Staaten
in der OECD ist es gelungen, Wirtschaftswachstum und Energieverbrauch zu
entkoppeln, allerdings auf einem sehr hohen Niveau. So liegt die standige
Verbrauchsleistung eines Nordamerikaners bei etwa 10 kW, eines Mittel-
europders bei 6.5kW und eines Japaners bei 3.5 kW, wéahrend den
Menschen in sogenannten Entwicklungslandern im Schnitt nur 0.7 kW zur
Verfigung stehen. Ein Dauerverbrauch, der mit dem Ziel der Nachhaltigkeit

vereinbar ware, liegt verschiedenen Schatzungen zufolge dagegen bei etwa
2 kW pro Kopf [2].

Derzeit wird der Weltenergiebedarf hauptsachlich (zu etwa drei Vierteln) aus
den fossilen Energiequellen Kohle, Erddl und Erdgas gedeckt. Ihre Nutzung
begann vor etwa 200 Jahren und wird in einem &ahnlich kurzen Zeithorizont
auch wieder beendet sein, die Nutzung des Mineraldls wahrscheinlich schon
in etwa 100 Jahren [3]. Vollig zu Recht vergleicht [4] daher die fossilen
Energievorrate vor dem Hintergrund der menschlichen Kulturgeschichte mit
“a single match in the darkness of eternity”.
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Abb. 1.1 “A single match in the darkness of eternity”
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Neben der Frage der ausreichenden Verflugbarkeit verursachen fossile
Energietrager auch bei ihrem Verbrauch Probleme, die eine Veranderung der
Energieversorgung sogar noch dringender machen. Die bei ihrer Ver-
brennung entstehenden Schadstoffe wie Kohlenmonoxid, Ruf3, Stickoxide,
Schwefeldioxid und flichtige Kohlenwasserstoffe kénnen nicht nur lokal zu
Umweltbeeintrachtigungen fiuhren. Wie das eigentliche Reaktionsprodukt
Kohlendioxid verandern sie in zu hoher Konzentration die komplexen che-
mischen Vorgange in der Atmosphéare und den Warmehaushalt der Erde in
wahrscheinlich irreversibler Weise [5].

Beide Problemkreise machen deutlich, dal3 Energie viel effizienter genutzt
und der Anteil der erneuerbaren Energiequellen (Sonne, Wind, Wellen,
Wasserkraft, Biomasse) an der Energieversorgung gesteigert werden muf3.
Da sich das Angebot der erneuerbaren Energiequellen nicht vollstdndig dem
zeitlichen und 6rtlichen Bedarfsprofil anpassen laldt, mufld Energie gespeichert
und transportiert werden kénnen. Ein zukunftfahiges Energiesystem bedarf
also eines Energietragers, der die oben genannten Probleme beim Verbrauch
weitgehend vermeidet und CO,-frei oder CO,-neutral ist. Ein oft genannter
und in Hinsicht auf eventuell entstehende Schadstoffe nahezu idealer
Energietrager ist der Wasserstoff. Er kann auf vielen Wegen in nachhaltiger
Weise erzeugt werden. Bei seinem Verbrauch fallen nur Wasserdampf und je
nach Verwendung keine oder nur sehr wenige Stickoxide an. Auf3erdem kann
Wasserstoff in Brennstoffzellen mit einem (insbesondere im Teillastbereich)
hohen Wirkungsgrad direkt zur Stromerzeugung eingesetzt werden. Der
Transport und die Speicherung von elementarem Wasserstoff werfen jedoch
zahlreiche technische Probleme auf, so dal3 eine chemische Bindung des
Wasserstoffs vorgeschlagen wurde.

Fur die saisonale Speicherung von Sommer-UberschufRstrom hat [6] vor-
geschlagen, Wasserstoff elektrolytisch zu erzeugen und damit nicht gesattigte
Kohlenwasserstoffe zu hydrieren. Die so gesattigten Kohlenwasserstoffe
waren in Tanks zu lagern und zum Zeitpunkt des Energiebedarfs wieder zu
dehydrieren, um den Wasserstoff fir die Nutzung in Brennstoffzellen oder fir
die Verbrennung freizusetzen. Dieser Zyklus wurde anhand des Systems
Methylcyclohexan/Toluol (Abb. 1.2) ausfuhrlich untersucht [7-10]; mdglich
ware auch das System Decalin/Naphtalin [3]. Andere Autoren [11, 12] haben
die Umsetzung von Kohlendioxid mit Wasserstoff zu einfach zu speicherndem
Methanol vorgeschlagen. Das hierzu benotigte Kohlendioxid konnte mittels
Biomasse-Vergasung bereit gestellt werden.
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Abb. 1.2 Schema der saisonalen Energiespeicherung durch Hydrierung bzw.
Dehydrierung von Toluol

Da Methanol recht einfach zu lagern ist und wahrend der Ubergangsphase
zur nachhaltigen Erzeugung auch aus Erdgas hergestellt werden kann, bietet
es sich natdrlich auch fir mobile Anwendungen als Energietrager mit der
notwendigen hohen Energiedichte an (19.5 MJ/kg). Denkbar ist sowohl die
thermische Verwendung in einem Dieselmotor als auch eine elektroche-
mische Umsetzung in Polymer-Membran-Brennstoffzellen, die Elektromotoren
antreiben. Vor einem Einsatz in Dieselmotoren muf3 es jedoch noch an Bord
teilweise zu Dimethylether umgewandelt werden [13], da reines Methanol ein
zu schlechtes Zindverhalten im Motor aufweist. Als sichere und zuverlassige
an-Bord-Wasserstoffquelle zum Antrieb von Fahrzeugen durch Brennstoff-
zellen-Elektromotor-Systeme steht Methanol hingegen in Konkurrenz zu kom-
primiertem bzw. verflissigten Wasserstoff einerseits und andererseits zu
Benzin. Letzteres kann zwar nur sehr aufwendig auf nachhaltige Weise
erzeugt werden, jedoch wére es moglich, wahrend der Einfihrungsphase der
PEM-Brennstoffzellen auf herkémmliches, erddlbasiertes Benzin zuriickzu-
greifen. Zudem existiert hierfur bereits die Infrastruktur zur Verteilung, wohin-
gegen entsprechende Infrastrukturen fur komprimiertem oder verflissigten
Wasserstoff erst aufgebaut und fur Methanol die vorhandenen Tankstellen
umgeristet werden missen [14].

11
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Sowohl Methanol als auch Benzin mussen im Gegensatz zu Rein-Wasser-
stoff erst noch an Bord des Fahrzeugs zu wasserstoffreichem Gas umgesetzt
werden. In beiden Féllen kann dies in den der Brennstoffzelle vorgelagerten
Aggregaten durch Dampfreformierung oder auch partielle Oxidation oder eine
autotherme Kombination dieser beiden geschehen [15].

Alle oben genannten Reaktionen, die bei chemischer Energiespeicherung,
insbesondere bei der chemischen Wasserstoff-Speicherung, auftreten, wei-
sen gewisse Gemeinsamkeiten auf: Sie sind entweder stark endotherm (De-
hydrierung, Dampfreformierung) oder exotherm (Partielle Oxidation, Hydrier-
ung) und laufen bei hohen Temperaturen in der Gegenwart von festen
Katalysatoren, meist in Festbettreaktoren ab. Da bei diesen Prozessen zum
Erreichen einer hohen Effizienz die Warmeintegration optimiert werden muf3,
kommt dem Warmeulibergang in solchen Festbettreaktoren eine grof3e
Bedeutung zu. Ziel dieser Dissertation ist es daher, Mdglichkeiten zur Ver-
besserung des Warmeubergangs in Festbettreaktoren fur die heterogene
Katalyse zu untersuchen. Hierzu werden die verschiedenen Mdoglichkeiten,
den Warmeulbergang durch Prozel3fihrung und Reaktorbauweisen zu ver-
bessern, anhand der Literatur diskutiert und fur einen der haufigsten Reaktor-
typen, den Rohrblindel-Reaktor praktisch durch Optimierung des Katalysator-
tragers umgesetzt.
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2. Der Warmeilbergang in Festbettreaktoren

Mehrstufige Energiespeichersysteme konnen nur dann hohe Gesamtwir-
kungsgrade erreichen, wenn bei allen Stufen moglichst wenig Energie ver-
loren wird. Daher muissen alle Warmestrome, die fir chemische Prozesse
notwendig sind oder dabei auftreten, weitgehend integriert werden. Laufen
die chemischen Reaktionen wie bei den im ersten Kapitel genannten Beispie-
len in Gegenwart eines heterogenen Katalysators ab, kommt dem Warme-
Ubergang in Festbetteaktoren eine besondere Bedeutung zu. Diese
Bedeutung nimmt noch zu, wenn die ablaufenden Reaktionen exotherm sind
und daher fir einen sicheren Betrieb die Gefahr eines thermischen Durch-
gehens der Reaktoren ausgeschlossen werden muf3.

Im folgenden werden daher das Verhalten von Festbettreaktoren bei endo-
und exothermen Reaktionen und die mdglichen Malinahmen gegen ein
Durchgehen der Reaktoren diskutiert; abschlieRend wird ein Uberblick tiber
verschiedene Bauformen von Festbettreaktoren fur Reaktionen mit starker
Warmetbnung gegeben.

2.1 Verhalten von Festbettreaktoren bei endo- und
exothermen Reaktionen

Bei praktisch allen der im ersten Kapitel genannten Reaktionen liegen die
beteiligten Stoffe gasférmig vor. Da die Warmeleitfahigkeit der meisten Gase
und Dampfe sehr gering ist (etwa eine Grol3enordnung kleiner als bei Flussig-
keiten), ergeben sich durch Ausbildung von laminaren Grenzschichten an den
Reaktorwanden und an der Katalysatoroberfliche erhebliche Temperatur-
gradienten. Diese Grenzschichten, die nur Warmetransport durch Leitung er-
lauben, bilden also Engpéasse (“bottle necks”). Dies ist schematisch fiir ein mit
kugelféormigen Katalysatorpellets gefiillten Reaktor in Abb. 2.1 dargestellt. Die
im Katalysatorpellet auftretenden Temperaturgradienten sind dabei nicht be-
ricksichtigt.

Wie in Abb. 2.1 angedeutet, kann man die unterschiedlichen Warmetransport-
mechanismen als in Reihe geschaltete Widerstande verstehen, wobei es sich
herausgestellt hat, das in technischen Anwendungen der gréf3te Widerstand
meistens an der Innenseite des Reaktors liegt. Der globale Warmedurch-
gangskoeffizient durch die Reaktorwand U laf3t sich daher wie folgt be-
rechnen:

U-l = (OL T Swand .7\’Wand-

‘auBBen

’ + (xinnen-l) (21)
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Abb. 2.1 Temperaturgradienten im Festbettreaktor (endothermer Fall)

Endotherme Reaktionen

Verlaufen die Reaktionen in einem Festbett endotherm, bilden sich negative
Temperaturspitzen (“cold-spots”) aus. Da die Reaktionsgeschwindigkeit bei
abnehmender Temperatur kleiner wird und sich das thermodynamische
Gleichgewicht zusatzlich auf die Seite der Edukte verschiebt, kommt es zu
einem sogenannten “Einfrieren” der Reaktion, wobei sich schlie3lich ein
thermisches Gleichgewicht zwischen Warmetransport von auf3en und Warme-
verbrauch durch die Reaktion einstellt (Abb. 2.2). Handelte es sich um einen
adiabaten Reaktor, ginge die Reaktionsgeschwindigkeit bis auf null herab. Im
polytropen Betrieb hdngt das Weiterlaufen der Reaktion ganz vom Warme-
transport durch die Wand ab. In beiden Féallen verringert der cold-spot mal3-
geblich die Raum-Zeit-Ausbeute, zusatzlich kann er die Selektivitdt negativ
beeinflussen.

T 4 Taussen

Tinnen

Reaktorlange z

Abb. 2.2 Cold-spot-Bildung durch endotherme Reaktionen
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Exotherme Reaktionen

Wenn in einem Reaktor die Warmeabfuhr geringer ist als die Warmepro-
duktion durch exotherme Reaktionen, erhdht sich die Temperatur solange, bis
das thermische Gleichgewicht wieder erreicht ist. Dabei kann sich eine
Temperaturspitze (“hot-spot”, Abb. 2.3) ausbilden, deren Hohe durch den
Warmetransport nach auf3en, aber auch durch eine etwaige Limitierung der
Reaktionsgeschwindigkeit aufgrund von Eduktverarmung oder Einstellung
des thermodynamischen Gleichgewichts definiert wird. Der hot-spot fuhrt
zwar zu einer hoheren Reaktionsgeschwindigkeit und damit zu einem
schnelleren Umsatz, kann aber die Selektivitdit und die Standzeiten des
Katalysators erheblich beeintrachtigen.

TA

Taussen

Reaktorléange z -

Abb. 2.3 Hot-spot-Bildung durch exotherme Reaktionen

Die Umstéande, die von diesem relativ stabilen Systemzustand zum Durch-
gehen des Reaktors fihren kénnen, kann man sich anhand eines sogenann-
ten Semenov-Diagramm erklaren (Abb. 2.4). In diesem Diagramm werden die
Reaktionswarmestréome und Kuhlwarmestrome in Abhéangigkeit von der Reak-
tortemperatur im Bereich der Temperaturspitze aufgetragen. Dabei ist der
Kuhlwarmestrom proportional zur Temperatur, wahrend der Reaktionswéarme-
strom dem Arrheniusgesetz folgend exponentiell steigt, sofern die Reaktion
nicht durch Eduktverarmung oder Einstellung des thermodynamischen
Gleichgewichts limitiert wird.

rAHRV ~eT

e T

hot-spot

Abb. 2.4 Auftragung von entstehenden und abgefuhrten Warmestrémen in
Abhangigkeit von den Systemtemperaturen (Semenov-Diagramm)
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Wie man sieht, ergeben sich zwei Betriebspunkte, da ein stationarer Zustand
nur maoglich ist, wenn Warmeproduktion und -abfuhr gleich gro3 sind. Der
untere dieser beiden (P1) ist ein stabiler Punkt, da leichte Veranderungen des
Systemzustands nur ein Zurtickrutschen in den Ursprungszustand zur Folge
haben. Der obere Punkt P2 hingegen ist ein instabiler Punkt. Wird von hier
aus die Temperatur leicht verringert, lauft das System sofort in den stabilen
Betriebspunkt P1. Wird die Temperatur dagegen leicht erhoht, tbersteigt die
Reaktionswarme fortwdhrend die Warmeabfuhr, so dall die Temperatur
immer weiter ansteigt (thermisches Durchgehen, “run-away”).

Durchgehen von Reaktoren

Die Gefahr fur technische Systeme, die sich im stationaren Betriebspunkt
befinden, besteht in Veranderungen der Betriebsparameter, die zu einem
langsamen Zusammenfallen der beiden Betriebspunkte fuhren.

Abb. 2.5 Zusammenfallen des stabilen und des instabilen Betriebspunktes

Eine Erhéhung der Eingangstemperaturen oder der Eingangskonzentrationen
der Edukte fuhrt z.B. zu einem hoheren Reaktionswarmestrom. Wenn die
Kihlung nicht verbessert wird, fallen, wie in Abb. 2.5 zu sehen ist, die beiden
Betriebspunkte zu einem semistabilen Punkt P3 zusammen. Bei einer Er-
héhung der Kuhlmitteltemperatur wird die Warmeabfuhrgerade nach rechts
verschoben, das System rutscht in den semistabilen Punkt P4. Verringert sich
dagegen der globale Warmedurchgangskoeffizient U (etwa durch Fouling
oder Verkalkung), wird die Steigung der Warmeabfuhrgeraden kleiner; es
ergibt sich der semistabile Betriebspunkt P5. Die drei semistabilen Betriebs-
punkte sind dadurch gekennzeichnet, daf sich eine Temperaturverringerung
nicht weiter auswirken wirde, da sich das System wieder in den semistabilen
Punkt zurickbewegt, wohingegen eine leichte Temperaturerhbhung sofort
das Durchgehen des Reaktors zur Folge hat. In der Praxis aber geht ein
System beim Zusammenfallen der beiden Punkte wegen seiner Tragheit
immer direkt in den run-away uber.
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Wie sensitiv Reaktorsysteme im Bereich des instabilen Betriebspunktes
reagieren, hat [16] in einer Simulation (Abb. 2.6) gezeigt:
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Abb. 2.6 Veranderung des axialen Temperaturprofils durch hot-spot-
Ausbildung (Kuhltemperatur als Parameter)

In der Literatur gibt es verschiedene Abschatzungen fur die Grenzen des run-
aways, die fir besondere Systeme und andere als nullte Reaktionsordnungen
immer weiter prazisiert werden [17].

2.2 Mallnahmen gegen ein Durchgehen des Reaktors

Aus den obigen Uberlegungen zum Semenov-Diagramm lassen sich ver-
schiedene Wege zur besseren Kontrolle von Temperaturspitzen bzw. fur
einen sichereren Betrieb ableiten. Grundsatzlich mufd es darum gehen, die
beiden Betriebspunkte P1 und P2 mdglichst weit auseinander zu halten. Dies
kann man dadurch erreichen, daf3

e die Warmeabfuhrgerade nach links verschoben wird,
e die Kurve der Reaktionskurve nach unten gezogen wird und/oder

¢ die Steigung der Warmeabfuhrgeraden erhdht wird.
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Der Verschiebung der Kiuhlgeraden nach links, also einer Verringerung der
Kuhlmitteltemperatur, sind technisch Grenzen gesetzt, da sie stark von der
gewulnschten Temperaturfihrung (Vermeidung von zu grof3en Gradienten)
einerseits und von Kosten und Warmekapazitat der Kihimittel bzw. Kosten
und Leistungsfahigkeit der Sekundarkihlung andererseits abhéngt.

Absenkung des Reaktionswarmestromes

Von den verschiedenen Mdoglichkeiten, die Kurve der Reaktionswarme nach
unten zu verschieben, scheint die Absenkung der Eingangstemperatur der
einfachste zu sein. Leider ist sie sehr uneffektiv, da sie bei Rohrreaktoren
lediglich die axiale Position der Temperaturspitze weiter zum Reaktorausgang
verschiebt und bei Rlhrkesseln nur eine recht geringe Absenkung der
Reaktortemperatur zur Folge hat, da die Warmekapazitat von Gasen zu ge-
ring ist, um groRere Warmemengen aufnehmen zu kénnen.

Eine zweite Mdglichkeit, den Reaktionswarmestrom zu verringern, ist die Ab-
senkung der Edukt-Konzentration. Dies kann sowohl durch Verteilung des
Feeds als auch durch Produktgasrickfuhrung oder Ballastgas erfolgen. Die
Verteilung des Feeds wird insbesondere bei (partiellen) Oxidationen ange-
wendet, da bei so schnellen und exothermen Reaktionen die Aufteilung des
chemischen Potentials besonders effektiv ist [18, 19]. Leider bedeutet dies
aber auch immer eine besondere Bauform des Reaktors [20] bzw. die Hinter-
einanderschaltung mehrerer Reaktoren mit dem entsprechend ho6heren
Regel- und Steuerungsaufwand.

Produktgasrickfuhrung fuhrt zu grol3eren Apparaten und kann neben der
Gleichgewichtslage auch die Selektivitat beeinflussen. Konstruktiv handelt es
sich um eine recht einfache Losung, jedoch wird zusatzliche Kompressor-
leistung bendtigt. Ballastgas ist nur dann sinnvoll, wenn es sich leicht von den
Produkten trennen laRdt, also bei Verwendung von Kohlendioxid, Methan oder
Stickstoff die Produkte kondensierbar sind oder bei nicht-kondensierbaren
Produkten die Verwendung von Wasserdampf. Ein zuséatzlicher Vorteil ergibt
sich, wenn das Ballastgas nicht zurickgefuhrt werden muf (z.B. Luft statt
Rein-Sauerstoff). Allerdings hat [21] gezeigt, dal3 verschiedene Ballastgase
die Selektivitdat beeinflussen kénnen, und zwar, je nach Reaktionsmecha-
nismus, positiv oder negativ.

Die letzte Moglichkeit, um die Warmeproduktion durch Reaktion zu ver-
ringern, liegt in der Katalysator-Verdiinnung, die insbesondere fur den Ein-
gangsbereich des Reaktors oft angewendet wird. [22]. Dabei fand [23], dal3
es sinnvoll sein kann, das Profil der Verdinnung (starke Verdinnung am
Reaktoranfang, dann abnehmend) dem Ablauf der Reaktion anzupassen, um

18



Kapitel 2 - Warmelbergang in Festbettreaktoren

so die Hohe der Temperaturspitze und die Raum-Zeit-Ausbeute zu optimie-
ren.

Verbesserung der Warmeabfuhr

Eine Steigerung der Warmeabfuhr ist auf zwei Wegen madglich, nadmlich durch
einen groReren Warmeubergangskoeffizienten oder durch eine Erhéhung des
Oberflachen/Volumen-Verhaltnisses. Letzteres kann sehr einfach durch
groBe Schlankheitsgrade der Reaktoren realisiert werden, wie sie insbe-
sondere in den Rohrbundel-Reaktoren anzutreffen sind (bis zu 20’000 parallel
geschaltete Rohre von typischerweise 3 m Lange bei etwa 28 mm innerem
Reaktorrohrdurchmesser). Eine weitere Moglichkeit ist der Einbau von Kuhl-
flachen im Festbett, was aber bezlglich Konstruktion, Katalysatorwechsel
und Druckfestigkeit mit Einschrankungen verbunden ist. Zuséatzlich gibt es die
Mdglichkeit, an der AuRenseite der Reaktorrohre Rippen anzubringen.

Die andere Moglichkeit zur Verbesserung der Warmeabfuhr ist die Erhohung
des globalen Warmedurchgangskoeffizienten. Sehr haufig wird dafur die
Stromungsgeschwindigkeit um die mit Katalysator geflllten Reaktorrohre
durch mantelseitige Einbauten erhoht, wobei Kurzschlu3stréme vermieden
und der Druckabfall optimiert werden muss [24-26]. Eine andere Mdglichkeit,
die Umstrémung der Rohre und damit den Warmeubergang positiv zu beein-
flussen, ist verschiedenen Simulationen zufolge das Aufbringen pordser Sub-
strate auf die Oberflachen [27, 28]. Dagegen haben verschiedene Autoren
experimentell den Effekt von an der Rohrinnenseite quer oder verdreht zur
Stromungsrichtung angebrachten Rippen untersucht [29, 30] und fanden
dabei eine Verbesserung des Warmeubergangs, die aber von einem héheren
Druckabfall begleitet war. In die gleiche Richtung zielt die Aufbringung von
welligen Strukturen bzw. das Verdrehen der Rohre [29, 31-33]. Allerdings
mufd auch hier der Vorteil beim Warmelbergang immer mit einen hdheren
Druckverlust bezahlt werden.

Eine sehr deutliche Verbesserung des Warmeubergangs kann erreicht wer-
den, indem der Katalysator direkt auf die Reaktorwand aufgetragen wird. Da-
durch fallt sowohl an der Katalysatorkornoberflache als auch an der Reaktor-
wand die sehr langsame Warmeleitung durch laminare Grenzschichten weg
und wird durch die deutlich héhere Warmeleitung in einem festen Korper
ersetzt. Zusatzlich ermdglichen gut leitende Tréagermaterialien (z.B. Metalle)
das axiale “Auseinanderziehen” und somit das “Verflachen” von lokal auf-
tretenden Temperaturspitzen [34].
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2.3 Verschiedene Sonderbauformen von Festbettreaktoren

Die im letzten Abschnitt dargestellten Mdglichkeiten zur verbesserten Tem-
peraturkontrolle von Festbettreaktoren haben zu teilweise sehr unterschied-
lichen Bauformen gefuhrt, deren Eigenheiten an einigen Beispielen diskutiert
werden sollen.

Wandreaktoren

Sogenannte Wandreaktoren, also Reaktorrohre, deren Innenseite dinn mit
Katalysator beschichtet sind (Abb. 2.7), werden oft fir kinetische Messungen
verwendet, da sie einerseits bei duRerer Kuhlung oder Beheizung eine opti-
male Temperaturkontrolle aufweisen und andererseits wegen der laminaren
Stromung der Stoffilbergang rein auf Diffusion begrenzt und daher sehr
genau bekannt ist [36, 37]. Dies erleichtert die Analyse solcher MelRRdaten
wesentlich. Ein weiteres Einsatzgebiet ergibt sich, wenn in einem
herkdbmmlichen Festbett-Reaktor die Beschrankung der Raum-Zeit-Ausbeute
durch zu geringen Warmetransport bei sehr stark endothermen Reaktionen
so gro3 wird, dal3 der Einsatz eines Wandreaktors vorteilhaft ist [35].
Zusétzlich kann wegen der isothermen Bedingungen eine hdhere Selektivitat
erreicht werden [38].

Kotabysatomeschichiung

Frontansichi Seitenansicht
Abb. 2.7 Katalytischer Wandreaktor (aus [35])

Nachteilig kann sich aber die Beschrankung des Stoffiibergangs rein auf Dif-
fusion erweisen [39], die bei zu hohen Reaktionsgeschwindigkeiten limi-
tierend wirkt. Dies und die recht kleinen Rohrdurchmesser (einige Millimeter),
die notwendig werden, wenn in etwa die gleiche Katalysatormenge pro
Reaktorvolumen erreicht werden soll wie in einem herkdbmmlichen Reaktor,
erfordern bei gro3en Durchsétzen eine Parallelschaltung von sehr vielen
Wandreaktoren. Ein weiteres Problem ist die Fixierung des Katalysators an
einen druckfesten Apparateteil, die nur den Einsatz von langlebigen
Katalysatoren ohne nennenswerte Deaktivierung sinnvoll macht. Dem stehen
allerdings der sehr geringe Druckabfall und die verhaltnismafiig einfache
Herstellung und Abdichtung dieser Reaktoren gegentuber.
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Eine Abwandlung des Wandreaktors schlagt [40] vor, indem das Kuhl- oder
Heizmedium rohrseitig gefuhrt wird und thermisch leitende Katalysatoren als
porése Schicht auf die Mantelseite des Rohres aufgetragen werden. So kann
der Stofftransport verbessert werden, da die Strétmung mantelseitig turbulent
verlauft. Dennoch gelten auch fur den abgewandelten Wandreaktor die
positiven Aspekte wie die Einschrankungen. Dies zeigt, dal3 optimierte
Wandreaktoren nicht im allgemeinen eine Alternative zu herkdmmlichen Fest-
bettreaktoren darstellen kénnen, sondern nur in engen Grenzen.

Platten- und Mikroreaktoren

Platteneraktoren sind eine Weiterentwicklung der Wandreaktoren, die analog
zum Unterschied zwischen Rohrbiindel- und Platten-Wéarmetauschern kom-
paktere Bauformen zulafit. In einigen Fallen wird dabei auf der einen Platten-
seite gekuhlt oder beheizt, wahrend auf der anderen Plattenseite die Reak-
tion ablauft [41-43]. Immer haufiger wird das Prinzip der katalytisch beschich-
teten Wand verdoppelt. Dabei sind beide Plattenseiten mit Katalysator
beschichtet und ermdglichen die gleichzeitige Durchfiihrung je einer endo-
und einer exothermen Reaktion auf den beiden verschiedenen Plattenseiten
(Abb. 2.8). Dies ermdglicht extrem hohe Warmedurchgangsleistungen von bis
zu 10 kW/m? [44].

CH3;0H +% O, CO,+ 2 H;

\/

Cu/ZnO/AlL,O \_\stahlblech

— T—

CO, + 3 H, CH3OH + H,O

Abb. 2.8 Prinzip der beidseitig katalytisch beschichteten Platten (exotherme
Methanol-Oxidation und endothermes Dampfreformieren als Beispiel)

Allerdings kommt es sehr darauf an, die beiden Reaktionsverlaufe aneinander
anzupassen, um die gleichzeitige Entstehung von hot-spots und cold-spots
zu minimieren. Dies kann auf3er durch die Ublichen Betriebsparameter (Kon-
zentrationen, Eingangstemperaturen) durch Auswahl und Aktivitat der Kata-
lysatoren, durch die Stromungsfihrung (Gegenstrom, Gleichstrom oder
Kreuzstrom) und die Warmeleitfahigkeit der Platte beeinflu3t werden [45]. Um
die oben genannten Nachteile (Diffusionslimitierung) des Wandreaktors zu
vermeiden, wurden verschiedene technische Ldsungen entwickelt. Sowohl
[46] als auch [47] verwenden herkdmmliche, austauschbare Keramik-
monolithe, wobei die verschiedenen Kanédle mit den Gasstromen mittels
spezieller Verteilerkdpfe einzeln angesteuert werden (Abb. 2.9). Eine ge-
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eignete Reaktionsfiihrung ermdglicht es dabei, die Temperatur im Bereich der
Verteilerkdpfe gering zu halten, was die Abdichtung erleichtert. Nachteilig ist
hingegen, dal3 Keramikmonolithe nur bedingt druckfest sind. [48] verwendet
aus mikrostrukturierten Platten aufgebaute Reaktorkorper, die Kanéle von
70 um auf 100 um Weite in Kreuzstromfiihrung aufweisen. Die Abdichtung
der Platten gegeneinander erfolgt dabei durch sogenanntes high temperature
diffusion bonding, bei dem die Werkstliicke so weit erhitzt werden, dafl’ Kri-
stallwachstum Uber die Grenzflachen hinweg auftritt und ein metallurgisch
einheitlicher Korper entsteht. Der Katalysator wird erst nach diesem Schritt
fest auf die Oberflachen aufgebracht, so dal3 wiederum nur langlebige Kata-
lysatoren eingesetzt werden kénnen. Durch diese Anordnung erwarten die
Autoren, mit Gegenstromfuhrung stéchiometrische Wasserstoff-Verbrennung
sicher bei einer Leistungsdichte von 1 kW/cm® durchfiihren zu kénnen [49].

Abb. 2.9 Monolithreaktor fir die Kopplung von Methan-
Dampfreformierung und -Verbrennung [47]

Autotherme Reaktoren

In autothermen Reaktorkonzepten, die endo- und exotherme Reaktionen so
miteinander koppeln, dal} die Gesamt-Reaktionsenthalpie gerade null wird,
kommt dem Warmeulbergang eine noch gré3ere Bedeutung zu, da hier die
Konzentrationen nicht mehr frei einstellbar sind, sondern voneinander ab-
hangen. Zu geringer Warmetransport kann daher sehr starke innere Tempe-
raturgradienten mit den schon genannten Folgen fiur Selektivitat und Kata-
lysatorstandzeiten bewirken. Ein gewisser Uberblick iber solche Konzepte,
ihre Eigenheiten und Anwendungsgebiete ist in [50] zu finden.
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Die einfachste Variante eines autothermen Reaktors ist ein Festbett, in dem
alle Reaktionen nebeneinander ablaufen, wobei etwaige Temperaturspitzen
hingenommen werden und die Warmeumlagerung im wesentlichen durch die
Konvektion erfolgt. Einen solchen Reaktor ist in [51] fur die Kombination aus
partieller Oxidation, Zersetzung und mit Wasser aus der Oxidation ablaufen-
der Dampfreformierung von Methanol beschrieben. In einer spateren Version
[52] wird eine feine Eduktverteilung in radiale Richtung mittels eines pordsen
Keramikrohres vorgeschlagen, so dafl} die Temperaturspitze verringert
werden kann.

Ein neueres Konzept [53] kombiniert eine starke Verteilung des Feeds mit
einem gut leitenden Katalysatortrager, der die Warme durch Leitung verteilt.
Hierzu ist es notig, die Distanz, Uber die die Warme geleitet werden muf3, zu
minimieren. Dies wird durch ein extrem kurzes (LAnge 3 mm) Bett aus einer
pordsen Kupfermatrix geldst, in die die Katalysatorkérner eingebettet sind, so
dal3 das Gas in den Poren der Matrix an der Oberflache der Korner ab-
reagieren kann und dabei die Warme an die Matrix abgegeben oder von ihr
aufgenommen werden kann. Um bei der kurzen Bettlange gentigend Durch-
satz haben zu kénnen, wird die Bettquerschnittsflache sehr grol3 gewahlt.
Durch Aufeinanderstapeln der Bett-Scheiben (Abb. 2.10) kann ein kompaktes
Volumen erreicht werden. Die MalstabsvergréRerung wird einfach durch
Zugabe von weiteren Scheiben maoglich. Dieser Aufbau erfordert allerdings
eine extrem gleichmafige Feedverteilung, die nur durch einen relativ grof3en
Druckverlust in der Scheibe selber oder in einer vorgelagerten Schicht
realisiert werden kann. In diesem Reaktor wird die Warme weitgehend um-
verteilt, so dafl} keine nennenswerten Temperaturgradienten mehr gemessen
werden konnen (<10 K). Der Katalysator ist in diesem Konzept nicht an
druckfeste Apparateteile gebunden; im Fall einer Katalysatordeaktivierung
oder eines Bruches der Matrix kann die gesamte Kupfermatrix ausgetauscht
und das druckfeste Gehause wiederverwendet werden.

Abb. 2.10 Prinzipskizze des Kupfermatrix-Reaktors [53]

Das letzte hier vorgestellte Konzept greift die FluBumkehrung auf, die oftmals
fur die Eduktvorwdrmung durch hei3e Produktgase angewandt wird und
kombiniert es mit doppelseitiger katalytischer Beschichtung eines Rohres
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oder einer Platte. So hat [54] auf der Innenseite eines Keramikrohres einen
Verbrennungskatalysator und auf der AuRenseite einen Reformierungs-
katalysator aufgetragen. Die Wéarme der Verbrennung wird durch die Rohr-
wand auf die AulRenseite geleitet, wo sie fur die Reformierung des am Rohr-
ende umgelenkten Gasstroms zur Verfigung steht. Auf diese Weise kann die
Temperaturspitze auf weniger als die Halfte des Wertes gesenkt werden, der
in einem mit Katalysator gefullten Rohrreaktor gemessen wird. [55] verwendet
statt der Rohre kompakte Plattenpakete aus Metall, die in ihrer Geometrie
und Pragung hinsichtlich des Stoffubergangs optimiert werden konnen (Abb.
2.11). Eine Mal3stabsvergréf3erung ist durch einfaches Hinzufligen weiterer
parallel geschalteter Platten in einem druckfesten, wiederverwertbaren
Reaktorgehduse mdoglich. Wenn nur ein Katalysator flir sowohl die endo- als
auch die exothermen Reaktionen verwendet wird (etwa fur partielle Methanol-
Oxidation und Dampfreformierung), kann ein noch ausgeglicheneres Tem-
peraturprofil erreicht werden, da dann beide Reaktionen auf beiden Seiten
gleichzeitig ablaufen kénnen. Neben der Austauschbarkeit des Katalysators
ist der sehr geringe Druckabfall ein weiterer Vorteil dieser beiden Konzepte.
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Abb. 2.11 Prinzipskizze des katalytischen Plattenreaktors
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3. Der Einfluf3 von Katalysatortragern auf den Warme-
tubergang in Rohrblndel-Reaktoren

Da mantelseitig gekihlte bzw. beheizte Rohrbindelreaktoren sehr haufig
anzutreffende Apparate fur heterogen katalysierte Prozesse sind, sollen in
diesem Kapitel die Mdoglichkeiten zur Verbesserung des Warmeulbergangs
untersucht werden, die die Auswahl des Katalysatortragermaterials bietet.

Hierzu wird ein kurzer Uberblick lber heute Ubliche Tragertypen (regellose
Schittungen, statische Mischer) und Uber deren Warmeulbertragungs-
verhalten gegeben. In weiteren Abschnitten werden das Funktionsprinzip
einer neu entwickelten strukturierten Packung und vergleichende Experi-
mente mit der neuen Packung und bekannten Katalysatortragern vorgestellt.

3.1 Regellose Schittungen

Ublicherweise sind die Rohrbiindelreaktoren fiir die heterogene Katalyse mit
einer regellosen Schittung aus Extrudatstiicken, Kugeln, Hohl- oder Vollzylin-
dern gefullt. Diese Festbetten sind gekennzeichnet durch relativ hohe Druck-
abfélle und sehr komplexe Stoff- und Warmetransportprozesse zwischen
Hauptstromung, Katalysatorkornoberflachen und dem Korninneren einerseits
und Warmetransport durch die Reaktorwand andererseits. Aus diesem Grund
werden die verschiedenen Parameter, die diese Transportprozesse beeinflus-
sen, seit Jahrzehnten genau untersucht.

Ein wichtiger, immer wieder untersuchter Parameter ist die radiale Verteilung
der Fluidgeschwindigkeit, die weitgehend proportional zur radialen Verteilung
des Festbett-Lickengrades ¢ ist. Sowohl fur Kugeln [56-58] als auch fur
Zylinder und Hohlzylinder [59] findet man in direkter Reaktorwandnahe einen
sehr hohen lokalen Lickengrad, der dort einen hohen und in der Reaktormitte
einen entsprechend niedrigeren Durchflul3 des Mediums verursacht.

Ebenso variiert der lokale Lickengrad in axialer Richtung, wobei [60] sowohl
fur Kugeln als auch fur Zylinder und Ringe fand, dalR diese Variationen sich
ausgleichen und keinen Einflu3 auf das Warmeubergangsverhalten haben,
wenn das Bett lang genug ist. [61] zeigt mittels Simulation, da3 bei sehr
kurzen Festbetten (L4nge = Durchmesser) solche Variationen im Festbett-
Lickengrad zu erheblichen Ungleichheiten im Durchflu3 und damit im
Reaktionsverhalten fiihren kdnnen.

Zahlreiche Autoren untersuchen experimentell das Warmetbergangsverhal-
ten und den Druckabfall von regellosen Schittungen; einen gewissen Uber-
blick findet man in [62]. Verschiedene Autoren vernachlassigen die radialen
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Gradienten im Sinne eines plug-flow-Modells und bestimmen einen globalen
Warmedurchgangskoeffizienten [60, 63]. Andere versuchen, durch Messung
des radialen Temperaturprofiles eine effektive radiale Warmeleitung im
Festbett und einen Ubergangskoeffizienten an der Wand zu bestimmen [58,
64, 65]. Neueste Ansatze gehen von einer radialen Abhangigkeit sowohl der
radialen als auch der axialen Warmetransportparameter aus [66, 67]. Zum
exakten Verstandnis der Vorgénge in solchen Festbetten sollen Stromungs-
Simulationen beitragen, die mit CFD-Programmen vorgenommen werden
[68].

Allgemein kann man sagen, dal3 es ein fir den Warmetbergang nach aul3en
optimales Verhéaltnis von Rohrdurchmesser zu Partikeldurchmesser gibt,
namlich zwischen 5 und 7.5 [29, 63, 69, 70]. Dabei fand [58], daf3 dies darauf
zurtckzufiihren ist, dall der Warmeulbergang an der Wand mit grol3eren
Rohr-/Partikeldurchmesser-Verhéltnis zunimmt, hingegen der Warmetrans-
port im Bett schlechter wird.

Weiter zeigen viele Autoren, dalR eine héhere Warmeleitfahigkeit der Partikel
den Warmeubergang insgesamt verbessert, wobei dies allerdings nur fir
Partikel aus Vollmaterial gilt [64, 71]. Den besten Warmelbergang zeigen
regellos gebrochene Katalysatorstrange [58], gefolgt von Ringen bzw. Halb-
ringen [63, 72].

Der Druckabfall in den Schittungen steigt mit sinkendem Lickengrad, so dal3
regellos gebrochene Strange den hochsten Druckabfall aufweisen, Ringe
hingegen den niedrigsten [58, 63]. Wegen des grol3en Luckengrades an der
Rohrwand nimmt der spezifische Druckabfall mit steigendem Rohr- zu
Partikeldurchmesser-Verhéltnis zu, erreicht aber einen Grenzwert, sobald die
Randeffekte vernachlassigbar werden.

3.2 Statische Mischer als Katalysatortrager

Aus den Untersuchungen zur Verbesserung des Warmeubergangs in Rohr-
bundel-Warmetauschern [73, 74] ist bekannt, daR statische Mischer den
radialen Warmetransport gegentuber Leerrohren deutlich verbessern kdnnen.
Dies fuhrte zur Entwicklung von mit Katalysator beschichteten statischen
Mischern, die die radialen Transportprozesse im Rohr verbessern und durch
Erzeugung von Turbulenz den Warmelbergang (und ebenso den Stoff-
transport) von der Stromung auf die Katalysatoroberflache intensivieren.

Sie bestehen aus gewellten, mit Katalysator beschichteten Blechen, die
abwechselnd gegeneinander verdreht zu einer Struktur zusammengesetzt
werden. Gegenuber den herkémmlichen Katalysatorschittungen erreicht man
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mit solchen offenen gekreuzten Wellstrukturen (sogenannte open cross-flow
structures, OCFS) flachere radiale Konzentrations- und Temperaturprofile bei
gleichzeitig immer noch deutlich geringerem Druckabfall [65]. Da sie aller-
dings das Fluid nur in der Ebene der Bleche vermischen, mul3 man kurze
Stiicke der Struktur immer um 90° verdreht hintereinander setzen.

[75, 76] haben die Stoff- und Warmetransportphdnomene zwischen Fluid und
Strukturoberflache untersucht und die Stromungen mittels Farbeindisung
sichtbar gemacht. Danach gibt es drei Hauptpfade fir die Stromung. Die erste
Teilstromung folgt im wesentlichen den Télern in den gewellten Blechen von
einer Reaktorwand zur anderen, wo sie dann in Kontakt mit der Wand treten
kann (Fall a in Abb. 3.1). Die zweite Teilstromung windet sich wie ein Zopf um
die Punkte, an denen die Taler zweier benachbarter Bleche aufeinander-
liegen (Fall c in Abb. 3.1, Fall b zeigt eine idealtypische Kombination von a
und c). Die dritte Teilstromung, die in Abb. 3.1 nicht gezeigt wird, verlauft im
Spalt zwischen Struktur und Reaktorwand. Je nach Spaltbreite und
Reynoldszahl kann diese Stromung mehr oder weniger turbulent ausfallen
[65].
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Abb. 3.1 Stromungspfade in offenen, gekreuzten Wellstrukturen [75]

Diese offenen Katalysatortragerstrukturen weisen allerdings in Experimenten
zwar einen deutlich geringeren Druckabfall (um etwa einen Faktor 3 - 5), aber
keinen signifikant besseren Warmetbergang an die Reaktorwand auf als
regellose Schittungen [58]. Zudem nimmt der Warmeubergang mit zuneh-
mender Spaltweite ab, wie sowohl durch Experiment als auch durch CFD-
Simulation gezeigt wurde [77].
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3.3 Neu entwickelte strukturierte Packung

Um den Warmetbergang der strukturierten Packung zu verbessern, wurden
in dieser Arbeit die offenen Wellstrukturen weiterentwickelt. Die Grundidee
war dabei, mit dem gesamten Fluidstrom zum Warmeaustausch an der Reak-
torwand beizutragen und so die Ausbildung einer starken laminaren Schicht
an der Wand zu vermindern, da diese den grof3ten Warmetransportwider-
stand darstellt. Um dies zu erreichen, mul3 der “Zopfstromungsanteil” inner-
halb der Packung vermieden werden, was durch SchlieRung der Kanéle
gegeneinander geschehen kann. Man erreicht so eine Sromungsfuhrung, die
dem Fall a) in Abb. 3.1 entspricht.

Dieses Schliel3en der Kanéle kann relativ einfach durch Einsetzen von jeweils
einem ebenen, mit Katalysator beschichteten Blech zwischen die gewellten
Bleche geschehen; es sind aber noch weitere Konstruktionen denkbar [78].
Zur Realisierung der dreidimensionalen Vermischung ist es auch bei diesen
Strukturen notig, die Packungselemente jeweils um 90° gedreht in den
Reaktor einzusetzen.

Abb. 3.2 Strukturierte Katalysatortrager: offene Struktur (rechts) und neuentwickelte
Struktur mit geschlossenen Kanélen (links)

Mit einer solchen Packung wird es nicht nur mdglich, den gesamten Fluid-
strom zum radialen Transport und zur Stérung der laminaren Grenzschicht an
der Rohrwand einzusetzen, sondern auch, by-pass-Strome zu vermeiden, da
der Strémungsquerschnitt im Spalt zwischen Struktur und Reaktorwand
weitgehend fir die Umlenkung des Fluidstroms von einer Packungsebene in
die beiden benachbarten bendétigt wird.
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Visualisierung des Funktionsprinzips

Um die Veranderung der Stromungsverhaltnisse in der Struktur durch den
Einbau von ebenen Zwischenblechen sichtbar zu machen, wurde mittels
Reynolds-Analogie ein Modell dimensioniert, das in einem Wasserkanal (am
Institut fur Fluiddynamik der ETH Zurich) getestet werden konnte. In diesem
Wasserkanal wird das Wasser mittels einer Pumpe im Kreislauf gefahren,
wobei der Flu3 durch das Pumpengetriebe und ein Schiitz eingestellt werden
kann. Farbeindisung macht den Stromungsverlauf sichtbar.

Die ebenen und gewellten Bleche des Strukturmodells sind aus 0.5 mm-
Stahlblech gefertigt, die Reaktorwand wird durch eine transparente Flache
reprasentiert. Die Lagenhthe der gewellten Schichten betragt etwa 1 cm, die
Breite 12 cm und die Lange 14 cm. Der Spalt zwischen Struktur und
(transparenter) Reaktorwand kann auf 5 mm bzw. 1 cm eingestellt werden.
Die Farbeindiisung wurde durch ein Y/ -Zoll-Rohr vorgenommen, dessen
Position in der Hohe verstellbar ist. Die Abb. 3.3 zeigt das Modell im Detail
und seinen Einbau in den Wasserkanal. Die Abb. 3.4 zeigt einen Schnitt
durch das Modell und die Blickrichtung fur die Aufnahmen.

Abb. 3.3 Modell fuir die Visualisierungsexperimente

Blickrichtung der Fortografien
Farbeindiisungen

Transparente Wande

Strukturmodell aus Stahlblech

Abb. 3.4 Schnitt durch das Modell
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Mittels Fligelrad-Anemometer wurden fir verschiedene Schitzéffnungen die
Stromungsgeschwindigkeiten im Wasserkanal mit und ohne Modelleinbau
gemessen, um auf diese Weise den Flul3 durch das Modell und damit die sich
einstellenden Reynoldszahlen zu bestimmen. Dabei ist zu beachten, dal3 die
bestimmten Reynoldszahlen einen Fehlerbereich von etwa + 25% haben, da
zwei gro3e Strome mit einer relativ kleinen Differenz voneinander abgezogen
werden.

Es wurden vier Experimente vorgenommen, bei denen jeweils die Stromungs-
geschwindigkeiten variiert und die Stromungsverhéaltnisse in der Struktur ein-
mal mit und ohne Zwischenblech fir die verschiedenen Reynoldszahlen sicht-
bar gemacht wurden. Das erste Experiment sollte die Reichweite des aus der
Struktur austretenden Fluidstroms zeigen. Im zweiten und dritten Experiment
sollten die Unterschiede der jeweiligen Stromungen im Spalt zwischen Struk-
tur und Reaktorwand untersucht werden. Da durch den abwechselnden Auf-
bau der Lagen aus einer Lage die Stromung aus der Struktur austritt und in
die beiden benachbarten Lagen wieder eintritt, wurde die Farbeindisung
einmal in Hohe des Fluidaustrittes aus der Struktur und einmal in Hohe des
Fluideintrittes in die Struktur vorgenommen. Fur das vierte Experiment wurde
die Spaltbreite verdoppelt, um den Einflu? der Spaltbreite zu beobachten.

Es ergaben sich Stromungsgeschwindigkeiten von 2 cm/s bis 12 cm/s, die auf
den hydraulischen Durchmesser bezogenen Reynoldszahlen von Re, = 170,
=330, =500, =600 bzw. =330 bis =1100 entsprachen. Die zugehsrigen
Abbildungen zeigen immer einen Blick von oben auf den Spalt zwischen
Struktur und Wand. Die Wand befindet sich dabei in der Abbildung unten, die
Struktur oben. Die Strémung verlauft von rechts nach links. Die jeweils obere
Abbildung zeigt den Fall der Struktur mit Zwischenblechen (also die in dieser
Arbeit entwickelte Packung) und die jeweils untere Abbildung den Fall der
offenen Struktur ohne Zwischenblech (also z.B. eine KATAPAK-MK® von

Sulzer Chemtech).

Im ersten Experiment wurde der Farbstoff direkt in ein “Tal” innerhalb der
Struktur eingedust. Wie man in Abb. 3.5 (Re,,, = 600) gut sehen kann, erreicht
die Farbstoffstrahne, die die offene Struktur verlaf3t, nicht die Wand, an der im
Realfall der Warmeaustausch stattfande, sondern verschwindet, vom by-
pass-Strom im Spalt verdrangt, direkt wieder in der Packung. Die neuent-
wickelte Struktur mit den geschlossenen Kandlen richtet hingegen die
Stromung aus der Packung gegen die Reaktorwand und kann so den Warme-
ubergang verbessern.
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Abb. 3.5 Farbeindusung innerhalb der Struktur bei Re,, =600 (neuentwickelte
Struktur oben, offene Packung unten)

Bei kleineren Reynoldszahlen (Abb. 3.6, Re, = 170) wird dieser Effekt
schwacher. Dennoch ist zu erkennen, dafld im Fall der offenen Struktur sich
die Farbstoffstrahne mit dem by-pass-Strom vermischt und so im Realfall den
erreichbaren Temperaturgradienten und damit den Warmeubergang ver-
ringern wirde. Im Fall der neuentwickelten Struktur wird die Farbstoffstrahne
direkt von den aus den benachbarten Kan&len austretenden Stromfaden
verdrangt, so dal3 die erreichbare Temperaturdifferenz maximal wird.

Abb. 3.6 Farbeindusung innerhalb der Struktur bei Re,, =170 (neuentwickelte
Struktur oben, offene Packung unten)

Im zweiten Experiment wurde der Farbstoff direkt in Wandnahe eingedust,
und zwar in der Hohe, in der das Fluid aus der Packung austritt. Abb. 3.7 be-
statigt die Beobachtung aus dem vorherigen Experiment. Bei niedrigen
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Reynoldszahlen (= 170) verbleibt der Farbstoff im Fall der offenen Packung
im by-pass-Strom an der Wand entlang, wahrend die neuentwickelte Struktur
die Farbstoffstrahne sozusagen “absaugt”, also fur einen Austausch der
Stromfaden an der Wand sorgt. Dieser Effekt nimmt mit steigenden Rey-
noldszahlen ab, bleibt aber dennoch sichtbar (Abb. 3.8).

i o RS S

Abb. 3.7 Farbeindlsung in den Spalt in H6he des Fluidaustrittes bei Re ~170
(neuentwickelte Struktur oben, offene Packung unten)

Abb. 3.8 Farbeindusung in den Spalt in H6he des Fluidaustrittes bei Re, ~ 600
(neuentwickelte Struktur oben, offene Packung unten)

Das dritte Experiment entspricht dem zweiten, allerdings wurde die Farbe in
der Hohe eingeddist, in der die Strdbmung in die Struktur eintritt. In dieser
Ebene wird bei hohen Reynoldszahlen (Abb. 3.9, Re,, = 600) der Effekt des
“Absaugens” deutlich sichtbar. Die Farbstoffstrahne verbleibt im Fall der neu-
entwickelten Struktur viel weniger lang im Spalt, sondern wird sofort ver-
drangt, wahrend es im Fall der offenen Struktur zu einer Vermischung mit
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dem by-pass-Strom kommt. Dieser Effekt wird mit kleineren Flissen
schwacher, aber bleibt selbst bei Re,, = 170 noch sichtbar (Abb. 3.10).

—

—

Abb. 3.9 Farbeindisung in den Spalt in Hohe des Fluideintrittes bei Re, ~ 600
(neuentwickelte Struktur oben, offene Packung unten)

Abb. 3.10 Farbeindlsung in den Spalt in Hohe des Fluideintrittes bei Re, =~ 170
(neuentwickelte Struktur oben, offene Packung unten)

Im vierten Experiment wurde gegeniber dem dritten Experiment nur die Brei-
te des Spaltes zwischen Struktur und Wand verdoppelt. Wie man deutlich
sieht, vergroRRert sich damit auch der by-pass Strom, so dal3 der “Absaug-
Effekt” der neuentwickelten Packung erst ab etwa Re, = 500 wirksam wird,
wahrend im Fall der offenen Struktur die Turbulenz mit der Reynoldszahl zu-
nimmt (Abb. 3.11 bis Abb. 3.13).
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Abb. 3.11 FarbeindUsung in verbreiterten Spalt in Hohe des Fluideintrittes bei
~ 330 (neuentwickelte Struktur oben, offene Packung unten)

Abb. 3.12 Farbeindiisung in verbreiterten Spalt in Hohe des Fluideintrittes bei

Re,,, =500 (neuentwickelte Struktur oben, offene Packung unten)

Abb. 3.13 Farbeindiisung in verbreiterten Spalt in Hohe des Fluideintrittes bei
Re,, = 1100 (neuentwickelte Struktur oben, offene Packung unten)
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Zusammenfassend kann man sagen, dal3 die Packungen vom Typ der of-
fenen gekreuzten Wellstrukturen (OCFS), ahnlich wie Schittungen von Par-
tikeln, ein gutes Fluid-Mischverhalten innerhalb der Struktur, aber eine deut-
liche Randgangigkeit mit schwacher Turbulenzausbildung im Spalt zwischen
Struktur und Wand aufweisen. Demgegeniber erzeugt die neuentwickelte
Packung durch ihre geschlossenen Kanéle ein zwar quasi-laminare, aber
direkt auf die Reaktorwand ausgerichtete Stromung und vermag so den
Warmeutbergang zu verbessern. Die beiden Effekte, die einmal bei niedrigen
Reynoldszahlen (Verdrangungseffekt in Hohe des Fluidaustrittes) und einmal
bei hoheren Reynoldszahlen (Absaugeffekt in Hohe des Fluideintrittes) auf-
treten, lassen erwarten, dald sich im gesamten Reynoldszahlbereich ein Vor-
teil fir die neuentwickelte Packung zeigt.

3.4 Experimentaufbau fur die Warmeiilbergangsmessungen

Um die Wirksamkeit der im letzten Abschnitt gezeigten Veranderung der
Stromung durch den Einbau von Zwischenblechen zu zeigen, wurde ein
Experiment vorgenommen, das die globalen Warmedurchgangskoeffizienten
der offenen Struktur, der neuentwickelten Struktur und einer herkdmmlichen
Schittung aus Kugeln in einem realen Reaktorsystem bestimmen sollte.
Zusatzlich wurde der Druckabfall gemessen. Dabei wurden die Lagenhéhe
der beiden Packungen und der Radius der y-Al,O,-Kugeln so gewahlt, daf3
der hydraulische Durchmesser fiur alle etwa gleich war. Tab. 3.1 gibt einen
Uberblick tiber die getesteten Katalysatortrager:

Typ Lieferant Abmessungen  p_... [kg/m’] Lickengrad

Neue Packung Eigenbau 2 18.8 x 50 mm, 485 0.86
h.e =17 mm

katapak-MK®  Sulzer @ 18.8 x 50 mm, 405 0.89
e = 1.7 Mm

MM30S UOP d,=18mm 526 0.46

Tab. 3.1 Uberblick Katalysatortrager

Die verschiedenen Katalysatortrdger wurden in einen Reaktor von 50 cm
Lange, 19 mm Innen- und 27 mm Auf3endurchmesser eingesetzt. Die Bett-
lange betrug 35 cm, was sieben Packungsabschnitten a 50 mm entspricht,
die je 90° um die Reaktorachse gedreht eingesetzt wurden. Sandbetten,
Siebe und eine Glaswatteschicht je am Reaktoranfang und -ende sorgten fir
eine gleichm&Rige Fluidverteilung. Die Warme wurde von auf3en mittels dreier
elektrisch beheizter Metallblocke zugefuhrt. Ein verschiebbares Thermoele-
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ment in einem 2.5 mm-Schutzrohr ermdglichte es, das axiale Temperaturprofil
in der Reaktormitte zu messen. Abbildung Abb. 3.14 zeigt schematisch den
Experimentaufbau.

Thermoelement-
Schutzrohr

Sandbett ———— |

elektrisch
beheizte
Metallblocke

350

Katalysatorbett ™
bzw. Packungen

ESSSSSSFP PP PP SSSS P PP PP PSS SSE PP PP P A S S SN

19

Abb. 3.14 Experimentaufbau zur Messung des Warmelbergangsverhaltens der
verschiedenen Katalysatortrager

Um etwaige Warmedubertragung durch Strahlung vernachlassigbar gering zu
halten, wurde Luft bei einer Heiztemperatur von nur 120°C erwarmt. Die Luft-
massenstrome zwischen 5 - 100 NI/min (Massenstromdichte G zwischen
0.33 kg/m’s und 6.6 kg/m’s) entsprachen dabei den Massenstromen im groR3-
technischen Malfl3stab.
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Das axiale Temperaturprofil wurde alle 2.5 cm gemessen und anschlie3end
ausgewertet. Unter der Annahme, dal} axiale Warmeleitung vernachlassigbar
ist und der gesamte Warmetransportwiderstand an der Wand liegt, es also
keine thermischen Gradienten in radialer Richtung gibt, erhalt man folgende
Gleichung zur Beschreibung der Warmebilanz:

T,-T 4-U
In| —=——2end— = _ (z-z 3.1
(TZ_O_TWand] di'G'Cp ( 0) ( )
. . TZ - TWand . "
Wenn man nun die Werte fur In T T gegen die Reaktorlange z - z,
z=0 ~ 'wand

auftragt, kann man aus der Steigung der sich ergebenden Geraden den
globalen Warmedurchgangskoeffizienten U ermitteln.

3.5 Ergebnisse und Auswertung

Abb. 3.15 zeigt das Ergebnis dieser Messungen. Wie man sieht, weist die
neuentwickelte Packung das beste Warmeubertragungsverhalten auf. Diese
Uberlegenheit der neuen Packungen gegeniiber den katapak-MK® auch bei
hohen Reynoldszahlen ist mit der vollstandigen Ausrichtung der Fluid-Strome
in radialer Richtung zu erklaren. Hingegen findet man fir die Kugelschittung
die niedrigsten Warmedurchgangskoeffizienten.
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Abb. 3.15 Gemessene globale Warmedurchgangskoeffizienten (unkorrigiert)
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Vergleichsexperiment zur Bestimmung des auf3eren Warmetransport-
widerstandes

Da bei der Beheizung durch anliegende Metallblécke ein Warmetransport-
widerstand zwischen diesen und dem Reaktorrohr vorliegen kann, war es not-
wendig, in einem Vergleichsexperiment den auReren Warmetbergangskoeffi-
zienten zu bestimmen. Hierzu wurden die verschiedenen Katalysatortrager
bei kleineren Durchflissen (0.5 - 10 NI/min Stickstoff) in einem Rohr mit mini-
malem aufl3eren Warmeubergangswiderstand getestet. Der hohe aul3ere War-
meilbergangskoeffizient wurde dadurch erreicht, dal® ein sehr diinnwandiges
Aluminiumrohr (s,,, = 0.5 mm) in der isothermen Zone eines fluidisierten
Sandbad beheizt wurde. Die Heiztemperatur von 90°C und der wegen der
kleineren Durchflisse geringe Druckabfall ermoglichten es, fir die Stick-
stoffzuleitung und -abfuhr Teflonadapter zu verwenden und so den stérenden
Einflul? grof3erer thermisch trager Flansche etc. zu vermeiden. Abb. 3.16 zeigt
schematisch den Aufbau dieses Vergleichsexperimentes.

Schutzrohr fir
Aluminium-Rohr verschiebbares
Thermoelement

Teflon- Kugelschuttung

Adapter bzw. Packungen Teflon-Adapter

Abb. 3.16 Aufbau des Vergleichsexperiments zur Ermittlung des &uf3eren Warme-
Ubergangskoeffizienten

Die Auswertung der gemessenen Temperaturprofile wurde wie beim ersten
Warmeubergangsexperiment vorgenommen. In Abb. 3.17 sind die Ergeb-
nisse der beiden Experimente in einem Diagramm gezeigt. Wie man deutlich
erkennen kann, stimmen die ermittelten globalen Warmedurchgangskoeffi-
zienten der beiden Experimente bei gleichen MassenfluRRdichten nicht Uber-
ein.

Da die im Aluminiumrohr gemessenen Warmedurchgangskoeffizienten U we-
gen des vernachlassigbaren auf3eren Transportwiderstandes im Sandbad
praktisch den inneren Warmeubergangskoeffizienten o, entsprechen, kenn-

zeichnet dieser Versatz genau den auf3eren Warmetransportwiderstand am
Reaktorrohr. Dieser setzt sich wiederum aus dem Warmeubergangs-
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koeffizienten zwischen Metallblocken und Reaktorwand und dem Warme-
leitungswiderstand der Reaktorwand zusammen:

1

U-l = ((X‘ B + SWa\nd .7\’Wand- + ainnen-l) (32)

‘auBBen

Durch Vergleichen findet man, dal? die im Reaktorrohr gemessenen globalen
Warmedurchgangskoeffizienten U mit einem &uf3eren Warmeubergangs-
koeffizienten o, .. von 165 W/m’K korrigiert werden missen, um die inneren

‘aullen

Warmeubergangskoeffizienten o, . zu erhalten, die alleine den Unterschied

innen

im Warmeulbergangsverhalten der verschiedenen Katalysatortrager aus-
machen. Das Ergebnis ist in Abb. 3.18 dargestellt.
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Abb. 3.17 Vergleich der gemessenen globalen Warmedurchgangskoeffizienten U
aus beiden Experimenten
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Abb. 3.18 Vergleich der korrigierten Warmetubergangskoeffizienten am Reaktorrohr
und der gemessenen innenseitigen Warmeubergangskoeffizienten o aus dem
Vergleichsexperiment

Nusselt-Reynolds-Prandtl-Analogie

Um die so gewonnenen Ergebnisse in polytropen Experimenten mit chemi-
scher Reaktion verwenden zu kénnen, wurde das Warmeubertragungsver-
halten dieser drei Katalysatortrager einer genaueren Analyse unterzogen.

Gesucht wurde eine Nusseltzahl-Reynoldszahl-Prandtlzahl-Beziehung, die es
erlaubt, ein mit einem Medium und in einem bestimmten Temperatur- und
Druckbereich gemessenes Warmetransportverhalten auf andere Medien und
Temperaturbereiche zu Ubertragen, wobei sich allerdings der Rohrdurch-
messer nicht andern darf. Solche Beziehungen haben die Form:

Nu=C-Re, - Pr’ (3.3)
. Qinnen dp
mit: NU=——" (3.4)
7\‘Fluid
c,-M
Pr=—" (3.5)
7\‘Fluid
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Re =2 % (3.6)
ep = .
n

Hierin ist C eine Konstante. Der Exponent der Reynoldszahl findet sich in der
der Geraden in Abb. 3.18, derjenige der Prandtl-Zahl ist tiblicherweise /, [73].
Daher kann man fir Rohre mit einem Innendurchmesser von 19 mm fir diese
Katalysatortrager folgende Nusseltzahl-Reynoldszahl-Prandtlzahl-Beziehung
aufstellen:

Kugel-Katalysator MM30S: Nu = 0.223 - RepO-Glog . pr %%
katapak-MK®: Nu = 0.339 - Re, . Pr *=*
neuentwickelte Packung: Nu = 0.480 - Re *** . Pr °*®

Es sei darauf hingewiesen, dal3 die Exponenten der Reynoldszahlen so
genau angegeben werden missen, weil Rundungen wegen der Exponential-
funktion zu nicht zu vernachlassigenden Fehlern fuhren. Die Exponenten fur
die neuentwickelte Packung und die katapak-MK® sind recht &ahnlich, wie
aufgrund der Stromungsuntersuchungen erwartet wurde. Daher laf3t sich das
Warmeubergangsverhaltens direkt anhand der beiden Konstanten C mit-
einander vergleichen. Man findet einen deutlichen Vorteil der neuen Mischer
um etwa 25% - 30%. Allerdings wird dieser Vorteil mehr oder weniger durch
die aulleren Warmeubergangskoeffizienten vermindert; im Extremfall, wenn
der auflere Transportwiderstand der limitierende Faktor ist, kann er fast
verschwinden.

Druckabfall

Abb. 3.19 zeigt die gemessenen Druckabfélle. Diese missen jedoch noch um
den Druckabfall der Sandbetten, Siebe und Wattepackungen korrigiert wer-
den, da es nicht moglich war, den Druck direkt im Bereich der Kugelschittung
bzw. der Packung zu messen. Wegen der Kompressibilitit des Mediums
(Luft) und der Tatsache, daRR diese Sandbetten etc. fir die Vergleichs-
messung neu gepackt wurden, ist diese Korrektur mit einem relativ grof3en
systematischen Fehler behaftet. Die erhaltenen spezifischen Druckabfalle
konnen daher nur fir den Vergleich der Katalysatortradger untereinander, aber
nicht zur Prifung anderer Experimentergebnisse verwendet werden.

Unter Beachtung dieser Einschrankung findet man, dafl3 die beiden
Packungen etwa den gleichen Druckabfall aufweisen, der aber nur '/, des-
jenigen der Kugelschittung betragt, was auf das grof3ere Luckenvolumen zu-
rickzufuhren ist (Abb. 3.20). Der Einsatz statischer Mischer als Katalysator-
trager ist besonders dann von Vorteil, wenn sehr grof3e Gasmengen durch
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die Reaktoren gefahren werden, wobei dieser Vorteil noch wachst, wenn
Gase im Kreislauf gefuhrt werden. Zusatzlich ermdéglichen die neuentwickel-
ten Strukturen, den Warmeubergang noch einmal zu verbessern, ohne ho-
here Druckabfélle in Kauf nehmen zu mussen.
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Abb. 3.20 Spezifische Druckabfalle (korrigiert)
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4. Die Dehydrierung von Methylcyclohexan als
Beispielreaktion - Kinetik und Katalysatorherstellung

Wir im ersten Kapitel erwahnt, ist die Dehydrierung von Methylcyclohexan
(MCH) der zweite Schritt in einem Kreisprozeld zur chemischen Speicherung
von Wasserstoff durch Hydrierung von Toluol. Die reversible Umsetzung
gemal der Formel:

CH,& CH,+3H, (4.1)

findet an Katalysatoren (meist Edelmetalle auf Al,O,-Support) statt und ist
stark endotherm; die molare Reaktionsenthalpie bei Standardbedingungen
betragt AH** = 205 kJ/mol. Wegen dieser starken Warmettnung eignet sich
die Dehydrierung von MCH sehr gut als Beispiel-Reaktionssystem, um das
Warmeubertragungsverhalten von Katalysatortragern bei gleichzeitiger che-
mischer Reaktion zu untersuchen. Als endotherme Reaktion hat die Dehy-
drierung von MCH zudem den Vorteil, relativ sicher durchfuhrbar zu sein, da
sich zu geringer Warmetransport nur im Einfrieren der Reaktion, nicht aber im
Durchgehen des Reaktors auswirkt.

Daher wurde Dehydrierung von MCH als Beispielreaktion gewahlt. In diesem
Kapitel werden die verschiedenen aus der Literatur bekannten Untersuchun-
gen zur Kinetik dieses Reaktionssystems, eigene Experimente zur Bestim-
mung der Gleichgewichtskonstanten, Untersuchungen zur Katalysatorherstel-
lung und die kinetischen Experimente mit ihrer Auswertung wiedergegeben.

4.1 Kinetische Untersuchungen in der Literatur

In der Literatur wird schon seit Jahren uber die Dehydrierung von Methyl-
cyclohexan bzw. auch Uber die Rickreaktion (Hydrierung von Toluol) ver-
offentlicht, teils wegen der Bedeutung bei der Treibstoffherstellung [79] oder
fur chemische Energiespeicherung [7, 29, 35, 80-82], teils, weil dieses Reak-
tionssystem als Beispielreaktion zur Untersuchung von Katalysatoren genutzt
wird [83, 84].

Dabei werden sehr unterschiedliche Katalysatoren verwendet: sehr oft Platin
auf y-Al,O, [29, 35, 80, 81, 85], aber auch Platin auf a-Al,O, [86], Nickel oder
Molybdan auf y-Al,O, [87]; desweiteren bimetallische Katalysatoren auf Al,O,
wie Platin/Zinn [35, 88], Platin/Iridium und Platin/Rhenium [79, 89]; ferner
Rhodium/Nickel auf Zeolith [90] und gallium- und zinkhaltige Zeolithe [91]. Fur
die Edelmetall-Katalysatoren werden mehrere Varianten der Katalysator-
herstellung, insbesondere der Verwendung von organometallischen Kom-
plexen, diskutiert [90, 92, 93].

43



Kapitel 4 - Kinetik

Einige Autoren [94, 95] untersuchen verschiedene mogliche Reaktions-
mechanismen und finden recht komplizierte Modelle, die z.T. auf der
Annahme beruhen, dal3 mehr als ein aktives Zentrum in den Reaktionsablauf
involviert ist. Ein Grof3teil der kinetischen Untersuchungen in der Literatur
verwendet jedoch fir die Edelmetall-Katalysatoren single-site-Ansatze in
ahnlichen Formen, die auf einem Langmuir-Hinshelwood-Ansatz beruhen und
das thermodynamische Gleichgewicht bertcksichtigen:

3
P “Pro
k'pMCH'(l'FQTl)

_ Keq "Pumcn
(1+ KMCH pMCH + KT0| pT0| + KH2 pHZ)

(4.2)

Hierbei setzen die Autoren die verschiedenen Adsorptionskonstanten K im
Nenner zu Null, je nachdem, welche Spezies in ihren Experimenten die
Reaktionsgeschwindigkeit durch Adsorption auf den Kkatalytisch aktiven
Zentren beeinflul3t. Dabei fanden sie sowohl Inhibierung durch Toluol [95-97]
als auch Inhibierung durch MCH [98, 99], wobei keine Abhangigkeit vom Typ
der verwendeten Katalysatoren festzustellen ist. Teilweise wurde auch die
Gleichgewichtslage nicht gesondert berlcksichtigt. Dies und die grof3en
Unterschiede zwischen den Katalysatoren sind wohl auch der Grund dafur,
daRR sehr verschiedene Aktivierungsenergien gefunden werden, beginnend
bei etwa 27 kJ/mol [98] bis 220 kJ/mol [100].

4.2 Die Gleichgewichtskonstante des MCH/Toluol - Systems

Sowohl fur die Auswertung kinetischer Experimente als auch fur die Aus-
legung von Reaktoren mul3 die Gleichgewichtslimitierung der MCH-Dehy-
drierung unbedingt beachtet werden, d.h. es ist wichtig, den Wert der Gleich-
gewichtskonstanten K, genau zu kennen. Daher sollen in den folgenden
beiden Abschnitten sowohl die theoretischen Mdglichkeiten, diesen Wert zu
berechnen, als auch seine experimentelle Festlegung dargestellt werden.

Theoretische Berechnung der Gleichgewichtskonstanten

Die Gleichgewichtslage ist thermodynamisch durch die freie Standardreak-
tionsenthalpie A.G" bestimmt [101]:

ALG°
RT

K., = - (4.3)

Die Gleichgewichtskonstante a3t sich somit prinzipiell aus Tabellenwerten fir
AG" bei den jeweiligen Temperaturen oder mittels Naherungsverfahren aus
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Tabellenwerten fur die Enthalpie und Entropie bei Standard-Bedingungen und
den temperaturabhangigen Werten fur die Warmekapazitat berechnen [102,
103]:

ARHzgso ARszggo 1 t
- + + . A.c.d InTdT 4.4
2.303-RT 2303-R 2303-RT J.f R™p (4.4)

298K

lgK, =

Verwendet man Tabellenwerte fiir A,G° bei den jeweiligen Temperaturen,
wirken sich kleine Fehler in den Tabellenwerten sehr stark auf das End-
ergebnis aus, da A.G’ eine (kleine) Differenz zweier sehr groRer Werte ist
(G° ist null):

Wasserstoff

AG =2v G =G G’ (4.5)
Hierdurch werden kleine relative Fehler in den Tabellenwerten zu einem um
etwa eine GréRenordnung gréReren relativen Fehler fir A,G’, der sich durch
die exponentielle Abhangigkeit der Gleichgewichtskonstanten von A.G" noch-

mals vergrofiert.

Toluol

Geht man bei der Berechnung der Gleichgewichtskonstanten von den
Tabellenwerten bei Standardbedingungen aus, ergibt sich das Problem, die
Temperaturabhangigkeit der Warmekapazitat (Doppelintegral in Gl. 4.4)
moglichst genau abzuschatzen, da sie fur MCH und Toluol nicht exakt
bekannt ist. Hierfir konnen die Ulichschen Naherungsverfahren [102] verwen-
det werden, denen allerdings unterschiedliche Annahmen zugrunde liegen.

Fur die erste Ulichsche Naherung setzt man A.c, zu null, was allerdings in
diesem Fall nicht zulassig ist, da die Warmekapazitaten von Edukt und Pro-
dukten nicht gleich sind. Die zweite Ulichsche Naherung geht davon aus, dal3
die Differenz der Warmekapazitaten konstant, also temperaturunabhangig ist:

ARCp = z"Vi Cp,l, 298K (46)

Dadurch vereinfacht sich das Doppelintegral aus Gl. 4.4 zu einer Funktion der
Temperatur, die als Ulichsche Funktion bezeichnet wird und deren Werte
tabelliert sind.

Die dritte Ulichsche Naherung beruht darauf, die Temperaturabhangigkeit der
Warmekapazitdt durch eine Funktion auszudricken (gewichtete Mittelwerte
fur verschiedene Temperaturbereiche), wodurch das Doppelintegral exakt
geldst werden kann.

Die vierte Ulichsche Naherung, die auch Tjomkin-Schwarzman-Verfahren ge-
nannt wird, verwendet als N&herung fur die einzelnen Warmekapazitaten ein
Polynom in T und I6st damit das Doppelintegral ebenfalls exakt.
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Sowohl die dritte und auch die vierte N&herung sind allerdings wiederum von
der Qualitat der Tabellenwerte in den verschiedenen Temperaturbereichen
bzw. des Polynoms abhangig. Die folgende Tabelle gibt eine Ubersicht tiber
die Werte far K, bei 650 K, die sich aufgrund der verschiedenen Verfahren
mit tabellierten Werten, z.T. mit Annahmen bezuglich der Fehlergréi3e, be-

rechnen lassen:

Berechnungsverfahren Quelle fur tabellierte Werte bzw. Wert bzw. Werte-
Polynome bereich far K_, .,

1. Ulich’'sche Naherung [104] 0.69 - 10° kPa’

1. Ulich’'sche Naherung [105] 0.59 - 10° kPa’

2. Ulich’sche Naherung [104] 3.78 - 0° kPa’

Tjomkin-Schwarzman Polynome fir c,,., und c, ., 2.28-10°kPa’
aus [104]; ¢ ,,, aus [62]

Tjomkin-Schwarzman Polynome fir c,,., und c, ., 2.89-10°kPa’
aus [104]; ¢, ,,, aus [106]

tabellierte G° , -Werte [104] 2.24 - 10° kPa’

tabellierte G° , -Werte [104] mit Annahme +0.2% 1.74-10° bis
Fehler in den Werten 2.47 - 10° kPa’

tabellierte G° , -Werte [104] mit Annahme +0.5% 1.34-10°bis
Fehler in den Werten 3.21 - 10° kPa’

tabellierte G° , -Werte [104] mit Annahme +1.0% 0.87 -10° bis
Fehler in den Werten 4.96 - 10° kPa’

Tab. 4.1 Ubersicht tiber thermodynamisch berechnete Werte fiir die
Gleichgewichtskonstante K_,

In einem &hnlichen Bereich liegen die Werte der Gleichgewichtskonstanten,
die andere Autoren aus thermodynamischen Tabellenwerten berechnet und
veroffentlicht haben:

Wert fur K

eq, 650 K

Autoren

Sultan und Shaw [107] 2.03 -10° kPa’

nach APl 1973

Faith, nach [96] 2.12 -10° kPa’

Quartararo, Mignard und Kasztelan [87] 2.09 -10° kPa’® - 2.82 -10° kP&’

nach Stull

Rimensberger [96] 2.49 -10° kPa’

nach APl 198

Jothimurgesan, Bhatia und Srivastava [97] 3.45 .10° kPa’® - 3.78 -10° kP&’

nach APl 1953

Tab. 4.2 Ubersicht uiber veroffentlichte thermodynamische berechnete Werte fiir K,
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Aufgrund der Unsicherheit bei der thermodynamischen Berechnung der
Gleichgewichtskonstanten liegt es nahe, experimentell bestimmte Werte zu
verwenden. So veroffentlichten Akyurtlu und Stewart [108] einen Wert der
Gleichgewichtskonstante von K., _., = 4.61 - 10°kPa®, den sie aus einer
Anpassung der Gleichgewichtskonstanten und drei bzw. sechs weiteren
kinetischen Parametern an ihre experimentellen Daten erhalten hatten.

Rimensberger [96], der Umsatze erreichte, die tber dem von ihm aus thermo-
dynamischen Tabellenwerten berechneten Gleichgewicht lagen, unternahm
daher ein Kontrollexperiment, um diesen Wert zu tberprifen. Er bestimmte in
einem mikrokontinuierlichen Reaktor fur drei Feedzusammensetzungen die
Temperatur, bei der sich kein Umsatz zeigte. Daraus ergab sich mit einer
gewissen Streuung eine Gleichgewichtskonstante, die im Bereich des von
[108] bestimmten Wertes lag. Daher Gibernahmen er und weitere Autoren [8,
29, 35, 80, 93, 100] diesen Wert fur die Gleichgewichtskonstante.

Allerdings berichten sowohl Muller [93] als auch Tschudin [35] Uber Unstim-
migkeiten, die auch bei kinetischen Experimenten fur diese Arbeit auftraten.
Bei Anpassung von kinetischen Parametern (Aktivierungsenergie, Vorfaktor)
an experimentelle Daten zeigten alle Mel3punkte, bei denen mit nennens-
werter Inertgasverdinnung gearbeitet wurde, eine in die gleiche Richtung
abweichende Aktivitat, so dald sich sozusagen eine theoretisch nicht mdgliche
Abhéangigkeit der Aktivierungsenergie vom Grad der Verdinnung ergab.

Diese Abweichungen lie3en sich nicht mittels Verwendung anderer kineti-
scher Ansatze (Absorptionen auf der Katalysatoroberflache o.a.), wohl aber
durch eine parallele Anpassung der Gleichgewichtskonstanten und der
kinetischen Parameter an die Daten klaren. Daher wurde ein isothermes
Experiment vorgenommen, um die Gleichgewichtskonstante genau zu
bestimmen, da eine rein numerische Anpassung nicht sicher genug erschien.

Experimentelle Bestimmung der Gleichgewichtskonstanten

Die Grundidee fur das Experiment besteht darin, in einem mdglichst
isothermen Reaktor die Verweilzeit solange zu erhdhen (respektive die
Raumgeschwindigkeit solange zu verringern), bis sich keine weitere Umsatz-
steigerung mehr beobachten |aR3t, also das Gleichgewicht erreicht ist. Um den
notwendigen sehr guten Warmeulbergang zu ermoéglichen, bestand der
Versuchsreaktor aus drei in Reihe geschalteten, innenseitig mit Katalysator
beschichteten Wandreaktoren, die in einem fluidisierten Sandbad beheizt
werden konnten. Die Umsétze wurden mittels GC-FID durch einfachen Ver-
gleich der Flachen unter den Peaks im Chromatogramm bestimmt. Dies ist
bei diesem System wegen der extrem hohen Selektivitat und der Ahnlichkeit
der beiden Substanzen mdoglich (gleiche Anzahl Kohlenstoffatome!). Bei
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verschiedenen Temperaturen (305 - 370°C), Driicken zwischen 707 kPa und
742 kPa sowie H,-Uberschiissen zwischen 17 und 27 wurde die Verweilzeit
immer weiter erhoht (von 20 s auf etwa 66 s, was einem MCH-Feed von
1.26 ml/h - 0.44 ml/h entspricht), bis sich keine Umsatzsteigerung mehr
ergab, also das Gleichgewicht im Reaktor erreicht war. Durch den hohen
Wasserstoff-Uberschu war es moglich, die Experimente in einem Tem-
peraturbereich durchzufihren, die sie relativ unabhéngig von Mel3fehlern bei
der Bestimmung der Temperatur und der Verdnderung des Wasserstoff-
stromes durch Reaktion machten.

Um trotzdem auftretende Fehler, etwa durch zu geringen Stofftransport o0.a.,
sicher auszuschlieRen bzw. die Grof3e des Fehlers sichtbar zu machen, wur-
de die Gleichgewichtslage in einem zweiten, unabhangigen Experiment von
der Toluol-Seite her, also durch Hydrierung von Toluol bestimmt. Im Gegen-
satz zum ersten Experiment erwartet man hierbei durch die Gleichgewichts-
lage bei héheren Temperaturen geringere Umsatze, was den Einflul3 von
Stofftransportlimitierungen sichtbar machen wirde. H,-Uberschiisse, Druck-
und Temperaturbereich waren &ahnlich wie beim ersten Experiment, der
Toluol-Feed variierte zwischen 1.56 ml/h und 0.9 ml/h. Die vollen Datensatze
finden sich in Anhang.
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Abb. 4.1 Ubersicht tiber veréffentlichte und eigene experimentelle Datenpunkte
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Die Abb. 4.1 zeigt in einem Arrheniusdiagramm die Datenpunkte dieser
beiden Experimente, die von Stewart et al. [108] (K., ;_e0( = 4.61 - 10° kPa’)
und Sultan et al. [107] (K., ;-e0 = 2.03 - 10° kPa®) bestimmten Geraden so-
wie die drei experimentellen Datenpunkte von Rimensberger [96], die diesen
veranlal3t hatten, die von Stewart bestimmten Werte zu tibernehmen.

Zur exakten Regression wurden die Reaktionsenthalpie AH, und die Gleich-
gewichtskonstante K, . _4,,, Mit Hilfe eines Programmes (Simusolv [109]) aus
den Datenpunkten des ersten Experiments bestimmt, entsprechend folgender
Gleichung:

“AH (L1 1
Keq = Keq,(T:61OK) 'e[ " (T GloKH (4.7)

Simusolv fuhrt eine nicht lineare Regressionsanalyse durch und optimiert eine
Zielfunktion (“objective function”), um den Parametersatz zu finden, der die
MelRpunkte am besten beschreibt. Die Referenztemperatur von 610 K wurde
eingefihrt, um die Korrelation zwischen beiden Parametern zu minimieren,
die andernfalls auftrate, da die MeBwerte sehr weit vom Nullpunkt entfernt
liegen [110].

K - e010 NAt demnach den Wert 2.60 - 10° + 3.7 - 10° kPa®, und AH, betragt
217.6 £ 1.8 kdJ/mol. Die Korrelation zwischen diesen beiden Parametern ist
mit 0.529 relativ schwach:

Keq, (T = 650 k) AH,
Keq, (T =650 k) 1.0
AH, 0.529 1.0

Tab. 4.3 Korrelationsmatrix

Auf 650 K umgerechnet, entspricht K, ., , danach einem Wert von
3.645 - 10° kpa®’. Dieser Wert wird bestatigt durch die gleichartige Auswer-
tung der Datenpunkte aus dem zweiten Experiment. K, . _ ., , hat demnach
den Wert 3.54 - 10° + 2.33 - 10° kPa’. Eine Anpassung der beiden Parameter
an den gesamten Datensatz ergab schlieBlich einen Wert von K, ;_o0 =
3.60 - 10° kPa’mit einer Standardabweichung von 5.12 -10"kPa’. Die
Qualitat der Parameteranpassungen kann man in Abb. 4.2 an der deutlich

ausgepragten Spitze erkennen.

Eine anschlieRende statistische Berechnung mit Hilfe der Student- (T-) Ver-
teilung ergab als Grenzen des 95%-Vertrauensintervalls 3.31- 10° kPa’ und
3.75 - 10° kPa’. Mittels F-Tests konnte gezeigt werden, daR sowohl die Unter-
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schiede in den Werten der Parameteranpassungen als auch in ihrer Varianz
auf die experimentelle Streuung zurtckzufihren sind.

Contour Flot

Objective Function
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Abb. 4.2 Konturendarstellung der Zielfunktion zur Bestimmung der beiden Parameter
der Gleichgewichtskonstanten

4.3 Katalysatorherstellung

Um die vorgesehenen Experimente zur Untersuchung des Warmelbergangs
bei gleichzeitiger chemischer Reaktion sowohl mit katapak®-Mischern als
auch mit den optimierten Packungen mit geschlossenen Kandalen vorzu-
bereiten, wurden mehrere Varianten der Katalysatorherstellung auf Alumina-
beschichteten Blechen getestet. Ziel war die Herstellung einer Katalysator-
schicht auf den verschiedenen Packungen mit gentigend grofRer Aktivitéat, um
ausreichend Umsatz und die Ausbildung von Temperaturspitzen (cold-spots)
sicherzustellen.

Generell eignen sich verschiedene Katalysatoren (Pt, Pt/Re, Pt/Sn auf ALO,)
fur diese Reaktion; jedoch zeigte sich, dal’ das System Pt/AlO, eine Selekti-
vitdt von tber 99% zu Toluol aufweist [35]. Daher wurde nur die Platinierung
der Bleche, aus denen beide Packungstypen gefertigt werden, untersucht.
Sie bestehen aus 0.07 mm Fecralloyblech, das beidseitig mit etwa 100 um y-
Aluminiumoxid (Al,O,) beschichtet ist. Zum Vergleich wurde auch ein
herkdbmmlicher, kommerzieller Trager (y-Al,O,-Kugeln, d = 1.5 -2 mm) plati-
niert.
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Zur Impragnierung wurden die verschiedenen Proben in unterschiedlich
verdinnte Platinsalz-(Tetra-Amino-Platin-Hydroxid)-L6sungen getaucht, bei
50°C im Trockenschrank getrocknet, unter Luft bei 600°C kalziniert (T-Rampe
30 K/min) und im Liner eines Gaschromatographen bei 400°C unter reinem
Wasserstoff reduziert. AnschlieBend wurde jeweils direkt mit Mikropuls-
Einspritzungen (1 ul MCH, 116 ml/min Wasserstoff als Tragergas) begonnen,
um bei unterschiedlichen Temperaturen die Aktivitat der so entstandenen
Katalysatoren zu untersuchen. Als Vergleich wurde auch ein kommerzieller
Katalysator (0.5 Gew.-% Pt auf Al,O,-Kugeln, d =1.5 -2 mm) getestet. Die
Umsatze wurden wiederum mittels GC-FID ermittelt. Zusatzlich wurde mit den
besten Varianten noch ein Dauertest (40 Einspritzungen in Folge) unter-
nommen.

Folgende Impragnierungsvarianten wurden durchgefihrt:

Blech 3: Eintauchen in 1:1 mit Wasser verdinnte Pt-Salz-L6sung,
Kalzinierung bei 600°C (T-Sprung), Reduktion bei 400°C unter Wasserstoff;

Blech 4: Eintauchen in 1:1 mit Wasser verdinnte Pt-Salz-Lésung,
Kalzinierung bei 600°C, erneutes Eintauchen in 1:1 mit Wasser verdinnte Pt-
Salz-Ldsung, Kalzinierung bei 600°C, schlief3lich Reduktion bei 400°C unter
Wasserstoff;

Blech 5: Eintauchen in 1:1 mit Wasser verdinnte Pt-Salz-Lésung,
Kalzinierung bei 600°C (Rampe von 30 K/min), Reduktion bei 400°C unter
Wasserstoff;

Blech 6: Eintauchen in 1:3 mit Wasser verdinnte Pt-Salz-L6sung,
Kalzinierung bei 600°C (T-Sprung), Reduktion bei 400°C unter Wasserstoff;

Blech 7: Eintauchen in 1:3 mit Wasser verdinnte Pt-Salz-Lésung,
Kalzinierung bei 600°C (Rampe von 30 K/min), Reduktion bei 400°C unter
Wasserstoff;

Blech 8: Eintauchen in 1:9 mit Wasser verdinnte Pt-Salz-Lésung,
Kalzinierung bei 600°C (Rampe von 10 K/min), Reduktion bei 400°C unter
Wasserstoff;

Kommerzieller Trager: Eintauchen in 1:3 mit Wasser verdiinnte Pt-Salz-
Ldsung, Kalzinierung bei 600°C (Rampe von 30 K/min), Reduktion bei 400°C
unter Wasserstoff.
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In Tab. 4.4 werden die erreichten Pt-Gehalte gezeigt, in Abb. 4.3 die im
Mikropuls-Versuch erzielten Umsatze. Wie man sieht, gibt es bezlglich der
Aktivitdt eine Spitzengruppe mit den Proben Blech 3, 5, 6, 7 und 8. Der
Vergleich zwischen Blech 3 und 5 bzw. 6 und 7 erweist keinen Unterschied
zwischen der T-Rampe und dem durch das Anschalten des Ofens erzeugten
T-Sprung. Der im Vergleich zu den anderen Blechen niedrigere Umsatz der
Probe 4 zeigt, dal3 eine Doppelplatinierung ein Nachteil ist. Der kommerzielle
Katalysator weist ebenfalls eine geringere Aktivitat auf, wahrend die
Impragnierung des “nackten” Tragermaterials des kommerziellen Katalysators
nach derselben Methode wie bei Blech 7 eine ahnlich aktive Probe ergibt.

100
a Blech 3

+ Blech 5
90 o Blech 6
eSul7
80 1 x Blech 8 °
o kommerzieller Trager
70 - A Blech 4 %

e kommerzieller Kat. °

60 | .

50 +

40 +

» oD

0 f f f f f
270 280 290 300 310 320 330
Temperatur [°C]

Abb. 4.3 Katalysatorvarianten im Mikropuls-Reaktor; normierte Umsétze bei Einspritzung
von 1 ul MCH bei 116 ml/min H,-Tragergasflul? und 1.5 bar, Saulenvordruck
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Probe  Trager- Proben- BET Pt-Gehalt Pt-Gehalt Abnahme der

material groRe [m/g?] [Gew.-% Pt]  [mg Pt/mlV,]  Aktivitat nach
Dauertest [%0]

Blech3 Alumina/ 3 x15mm 200.3 25.2 16.7
Fecralloy

Blech4 Alumina/ 3x15mm 200.3 54.4 35.9
Fecralloy

Blech5 Alumina/ 3 x 15 mm 200.3 24.9 16.5 -51%
Fecralloy

Blech6 Alumina/ 3x15mm 200.3 16.8 11.1
Fecralloy

Blech 7 Alumina/ 3 x 15 mm 200.3 18.8 12.4 -6.44 %
Fecralloy

Blech8 Alumina/ 3 x 15 mm 200.3 8.6 57 -11%
Fecralloy

Komm. Alumina d=1.6mm 179 3.8 22.6

Trager

komm. Alumina d=1.6mm 179 0.5 3.0 -7%

Kat.

Tab. 4.4 Katalysatorproben

Die Aktivitat der Spitzengruppe verdankt sich offensichtlich den recht hohen
Platingehalten. Bezieht man den Pt-Gehalt jedoch auf das Reaktorvolumen,
kommt die Probe Blech 8 dem kommerziellen Katalysator schon recht nahe.
Es zeigt sich, dal3 sich mit dieser Methode der Impragnierung auch bei deut-
licher Verdiinnung der Platinsalz-L6ésung ein gentigend aktiver Katalysator
herstellen laft.

4.4 Kinetische Experimente und Auswertung

Mit dem im letzten Abschnitt vorgestellten Verfahren zur Katalysatorimprag-
nierung (Eintauchen in verdinnte Tetra - Amino - Platin - Hydroxid -LOsung,
Trocknung, Kalzinierung unter Luft bei 600°C und Reduktion bei 400°C unter
reinem Wasserstoff) wurden einige mit Alumina beschichtete Bleche (geliefert
von Fa. Sulzer) behandelt, um Material fur kinetische Messungen zu erhalten.
Der Platingehalt dieser Proben wurde auf etwa 6 Gew.-% bestimmt, die BET-
Oberflache liegt bei etwa 200 m*/g.

Mit diesen Blechen wurden ein Experiment zur Bestimmung der kinetischen
Parameter und anschliel3end ein Dauertest vorgenommen, um die Eignung
des Beschichtungskatalysators fur die Dauerexperimente zur Untersuchung
des Warmeubergangs bei gleichzeitiger Reaktion festzustellen. Abschlie3end
wurden die veroffentlichten kinetischen Experimente [93, 100] fur den kom-
merziellen Kugelkatalysator, der als Vergleich (base case) dient, mit der in
Abschnitt 4.2 neubestimmten Gleichgewichtskonstante nochmals ausgewer-
tet.
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Experimente zur Festlegung der kinetischen Parameter

Sechs kleinere Blechsticke (Gesamtgewicht 718 mg) wurden fur diese Ex-
perimente Uber den Querschnitt verteilt in einen mit Sand geflillten Reaktor
(d, =22 mm, Lange des gesamten Sandbettes etwa 140 mm, L&nge der be-
schichteten Bleche etwa 15 mm, KorngroRe 250 - 500 um) eingebracht,
wobei mittels eines verschiebbaren Thermoelements in einem Schutzrohr das
axiale Temperaturprofil in der Reaktormitte gemessen werden konnte (siehe
Abb. 4.4). Der Reaktor wurde zur Beheizung in die isotherme Zone eines
fluidisierten Sandbades eingebracht.

Reaktor

|
.i_
|
i
i
i
i
i
i
i O
|
i
i
i
i
i
i
|
i
i

Beschichtete
Bleche

Thermoel ement-
Schutzrohr

Abb. 4.4 Experimentaufbau fur die kinetischen Messungen

Starke Feedverdunnung durch Wasserstoff und Stickstoff (1 Teil MCH auf 2 -
15 Teile H, und etwa 40 - 45 Teile N,) ermdglichte eine einigermal3en iso-
therme Fahrweise (+ 2 K); das Sandbett sicherte die gleichmalRlige Feedver-
teilung und die Vermeidung von Stofftransport-Limitierungen. Bei Tempera-
turen zwischen 282°C und 325°C, gewichtsbezogenen Raumgeschwindig-
keiten (WHSV) zwischen 3 - 7.5 h™ und Driicken um 7.7 bar,_ ergaben sich
mittels GC-FID auswertbare Umsétze zwischen 4% und 35%. Die Massen-
bilanzen konnten mit 94.9% - 105.8% fir Kohlenstoff und 99.4% - 104.3% fur
Wasserstoff angesichts der sehr grof3en Stickstoffstrome zufriedenstellend
geschlossen werden. Eine mdgliche Stofftransportlimitierung konnte ausge-
schlossen werden, da die Damkohlerzahl Da,, die das Verhaltnis von
gemessener Reaktionsrate zum Stofftransport durch Diffusion beschreibt, mit
maximal 0.008 fur alle Me3punkte deutlich kleiner war als der Grenzwert von
0.1, ab dem mit Stofftransporteinfluld gerechnet werden muf3. Die genauen
Daten befinden sich im Anhang.
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Auswertung

In der Auswertung mit Simusolv® [109] wurden verschiedene Modelle zur Be-
schreibung der Reaktion untersucht: ein einfaches Modell erster Ordnung be-
zuglich Methylcyclohexan, das die in Abschnitt 4.2 bestimmte Gleichgewichts-
limitierung der reversiblen Reaktion berlcksichtigt, und drei weitere Modelle,
die zusatzlich noch Inhibierung durch Adsorption von Spezies an der Kataly-
satoroberflache einschliel3en:

3
Phz  Prol
r=k- J1-——— 4.8
pMCH [ Keq i pMCH ) ( )
k-p Prz P
bzw. r=——MeH 9 TH2 TTol 4.9
1+ Ki “Pi [ Keq "Pwmcn ( )

-E1(1 1 -E2,

mit k = Al- e[R{T_“"KH; K, = A2, -e[RT}; i = H,, MCH, Toluol

Wiederum wurde eine Referenztemperatur eingefuhrt, um die Korrelation zu
minimieren. Die bei der Auswertung gefundenen Parameterabschatzungen
sind mitsamt den Standardabweichungen und den Korrelationsmatrizen in
Tab. 4.5 dargestellt.

Modell A1(T=300°C) El A2, E2, Korrelationsmatrix
[mol/s g, kPa] [kJ/mol] [kPa'] [kJ/mol]
ohne Ads. 1.52.10" 149.3 1
+3.98-10° +5.6 -0.290 1
i=H, 1.52.10" 149.3 0.0 180.0 nicht berechenbar
i=MCH 2.34-10" 186.2 3.22-10* 1198 1

+1.44.107 +41.0 +£5.90-10° +585 -0.379 1
0.999 -0.344 1

0.861 0.127 0.877

i = Toluol 1.59.10" 161.7 1.21-107 2339 1
+1.43.10° +18.3 +5.34.10° +436.3 -0.973 1
0.940 -0.873 1

1

0.882 -0.779 0.875 1

Tab. 4.5 Parameterschatzungen und Korrelationsmatrizen (Pt-impragnierte Bleche)

Da die Auswertung fir die Toluol- und MCH-Inhibierung keine Uberzeugen-
den Parametersatze ergab (starke Korrelation und Standardabweichungen in
der gleichen GroRenordnung wie der Parameter) und die Wasserstoffinhi-
bierung sogar gleich null setzt und auch die Residuen keinen anderen Schluf3
zulassen, wird fur die Reaktorsimulation das erste Modell mit den beiden
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zugehorigen Parametern gewéhlt. Unter der Annahme der Gleichgewichts-
limitierung und erster Reaktionsordnung fur Methylcyclohexan erhélt man
daher Werte fur Vorfaktor und Aktivierungsenergie bei 300°C von:

Ko 1-s00c = 1.523 - 107 £ 3.9 - 10° mol/s g,,, kPa (4.10)
E, = 149.3 kJ/mol + 5.6 kJ/mol (4.112)

Es zeigte sich, dal3 die experimentellen Punkte soweit vom thermodynami-
schen Gleichgewicht entfernt sind, dafl} der Wert der Gleichgewichtskonstan-
ten keinen EinfluR auf die kinetischen Parameter hat. Die gute Qualitat der
Anpassung kann man aus den Plots fiir die Objective function (Abb. 4.5) bzw.
das Vertrauensintervall (Abb. 4.6) und dem Vergleich zwischen gemessenem
und vorhergesagtem Umsatz (“parity plot”, Abb. 4.7) ersehen.

Contour Plot

Objective Function
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150000

"
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50000
0.6 0.8 (.0 1.2 1.4 1.6 1.8 2.0 2.2 2.4

Al (x10°7)

Abb. 4.5 Konturendarstellung der Zielfunktion zur Bestimmung der beiden
kinetischen Parameter (Pt-impragnierte Bleche)
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Contour Plot
Confidence Lavel
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Abb. 4.6 Konturendarstellung des Vertrauensintervalls der beiden kinetischen
Parameter (Pt-impragnierte Bleche)
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Abb. 4.7 Vergleich zwischen gemessenen und vorhergesagtem Umsatz (Pt-
impragnierte Bleche)
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Dauertest

Um die Tauglichkeit des Beschichtungskatalysators fur die Dauerexperimente
zur Untersuchung des Warmeulbergangs bei gleichzeitiger Reaktion zu pri-
fen, wurden die beschichteten Bleche im Anschluf3 an die kinetischen Experi-
mente einem Dauertest unterzogen. Der Feed bestand aus 9.13 ml/h MCH
und 60 Nml/min Stickstoff, was einer massenbezogenen Raumgeschwindig-
keit (WHSV) von 10 h* und einem N,/MCH-Verhdltnis von etwa 2.25 ent-
spricht. Wahrend der ersten Nacht wurden Heizung und MCH-Feed abgestellt
und am darauffolgenden Morgen wieder angestellt, der Stickstoffstrom wurde
dagegen aufrecht erhalten. Dabei kam es zu einer Deaktivierung von etwa
13%, weshalb in der folgenden Nacht der Feed und die Heizung nicht ver-
andert wurden. Im weiteren Verlauf ergab sich keine nennenswerte Deakti-
vierung mehr, wie in Abb. 4.8 zu sehen ist.

Da die mit Katalysator beschichteten Blechstliicke schon fir die kinetischen
Experimente Uber 70 Stunden beansprucht worden war und der Katalysator
auch im Dauertest bei sehr hohen Umséatzen ohne Wasserstoff im Feed ab-
gesehen von der Sondersituation in der ersten Nacht keine deutliche Deakti-
vierung zeigte, wurde er als geeignet fur die Dauerexperimente zur Unter-
suchung des Warmetbergangs bei gleichzeitiger Reaktion betrachtet.
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Abb. 4.8 Betriebsparameter wahrend des Dauertests (Pt-impragnierte Bleche)
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Neuauswertung MM30S

Durch die Neubestimmung der Gleichgewichtskonstanten war es notwendig,
die kinetischen Parameter fur den kommerziellen Kugelkatalysator, der als
base-case dient, aus den Experimenten von Miuller [93] und Manser [100]
nochmals zu bestimmen. Dabei ergaben sich unter der Annahme der Gleich-
gewichtslimitierung und erster Reaktionsordnung fur Methylcyclohexan fol-
gende Parameter (Tab. 4.6):

Quelle Anzahl Al1(T=352°C) E1l Korrelationsmatrix
MeRpunkte [mol/s g, kPa] [kJ/mol]
Daten von 12 1.02-10° 2226 1
Manser +2.86-10° +24.0 0979 1
Daten von 19 1.31-10° 2151 1
Muller +4.95.10” +11.0 0341 1

Tab. 4.6 Parameterschatzungen fur den kommerziellen Kugelkatalysator

Da beide Parameterschatzungen zu einem ahnlichen Ergebnis kommen, aber
die auf Miullers [93] MeRpunkten basierende Parameterbestimmung die
deutlich kleineren Standardabweichungen sowie eine geringe Korrelation
aufweist, wurden fur die nachfolgenden Reaktorsimulationen die aufgrund
Millers Arbeit bestimmten Parameter verwendet. Die Qualitat dieser Para-
meterschatzung laf3t sich am Vergleich zwischen gemessenen und vorherge-
sagtem Umsatz (Abb. 4.9) ersehen.

30

25 1

.
20 +10% ¢
.

-10%
15

vorhergesagte Umsétze [%)]

10 +

0 5 10 15 20 25 30
gemessene Umsatze [%)]

Abb. 4.9 Vergleich zwischen gemessenen und vorhergesagtem Umsatz fur den
kommerziellen Kugelkatalysator (Daten aus [93])
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5. Das Verhalten verschiedener Katalysatortrager im
polytropen Reaktorbetrieb mit chemischer Reaktion

Um das Verhalten der beiden Typen von strukturierten Katalysatortragern
(offene gekreuzte Wellstrukturen und die in dieser Arbeit neu entwickelte
Packung mit geschlossenen Kanélen) zu testen, wurden Dauerexperimente
im polytropen Reaktorbetrieb mit chemischer Reaktion vorgenommen. Dabel
lag das Hauptaugenmerk auf der Giltigkeit der im 3. Kapitel gefundenen
Warmeubergangs-Analogie. Ferner wurde das Problem mdglicher Stofftrans-
portlimitierungen betrachtet. Als Reaktionssystem wurde die im vierten Kapi-
tel beschriebene Dehydrierung von Methylcyclohexan eingesetzt.

Im folgenden werden diese Experimente, deren Ergebnisse und die an-
schlieBende Modellbildung vorgestellt. Abschlielend werden die Einsatz-
moglichkeiten der verschiedenen Katalysatortrager fir endo- und exotherme
Prozesse anhand von Simulationen auf der Basis des gefundenen Modells
untersucht.

5.1 Versuchsaufbau

Fur diese Experimente wurden jeweils sieben Packungsabschnitte (L&nge
50 mm, Durchmesser 18.8 mm) beider Katalysatortragertypen nach dem in
Kapitel 4 beschriebenen Verfahren mit Platin impragniert. Ebenso wie die
Blechstlicke, mit denen die Kinetik (Abschnitt 4.4) bestimmt und der Dauer-
test durchgefiihrt wurde, wurden die Packungsabschnitte in verdinnte Platin-
salz-Losung getaucht, getrocknet und unter Luft bei 600°C kalziniert.

Diese Packungsabschnitte wurden dann in den Reaktor eingesetzt, der schon
fur die Experimente zur Bestimmung des Warmeubergangs verwendet wurde,
und zwar in der in Abschnitt 3.4 beschriebenen Weise, jeweils um 90°
verdreht und mit Sieben, Watte und Sandbetten an Reaktoreingang und
-ausgang. Die Beheizung und Temperaturmessung waren ebenso identisch.

Elektronische DurchfluBregler fir Wasserstoff und Stickstoff, eine elektro-
nisch gesteuerte Pumpe fur Methylcyclohexan, Massendurchflul3sensoren
und Waagen unter Feed- und Kondensat-Tank ermdglichten einen weit-
gehend automatischen Betrieb und die Aufstellung exakter Massenbilanzen.
Der Reaktionsumsatz wurde durch standige GC-FID-Analysen verfolgt und
durch zusatzliche Probennahme aus dem Kondensator tberpruft. Abb. 5.1
zeigt den Aufbau der Versuchsanlage.
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Abb. 5.1 Aufbau der Versuchsanlage fiir die Dehydrierung von MCH mittels
strukturierter Katalysatortrager

5.2 Versuchsbedingungen

Die Versuchsbedingungen wurden an schon vorhandene Experimente mit
dem kommerziellen Kugelkatalysator MM30S angelehnt [8], um strukturierte
Katalysatortrager mit herkdmmlichen Festbetten vergleichen zu kdénnen. Aller-
dings wurde nur ein Reaktor betrieben, da sich das Zusammenspiel von
Warmeubergangsverhalten und chemischer Reaktion direkt am Reaktor-
anfang (hot spot bzw. cold-spot) am deutlichsten bemerkbar macht.

Nach erfolgreichem Drucktest (60 h unter Stickstoff bei 10 bar,, ) wurde das
Platin auf den Packungen wahrend zweieinhalb bzw. drei Stunden in situ mit
reinem Wasserstoff bei 400°C reduziert und der Katalysator so aktiviert. Dar-
auf wurde der Reaktor unter N, ausgeheizt und vorsichtig angefahren, um die
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Pumpe, die Analytik, den Druckregler etc. einzustellen und anschlieRend die
ersten Punkte zu messen (2 I/h Pumpenleistung, 8 bar,, ., 400°C). Uber die
nachste Nacht wurde die Anlage unter Stickstoff gestellt und dann wahrend
anderthalb Tagen durchgefahren, wobei nach entsprechend langen statio-
naren Zustanden die Temperatur unter Rein-Wasserstoff auf 425°C und
spater auf 450°C angehoben wurde. Beim Experiment mit den katapak-MK®
ergab sich leider eine so starke Deaktivierung, dal3 eine erneute Reduzierung
des Katalysators und die Zugabe von Wasserstoff in den Feed erforderlich
wurde. Tab. 5.1 gibt einen Uberblick uber die gefahrenen Betriebszustande:

Feed Druck/Temperatur H,-Zugabe Dauer [h]
MM30S 21/h 8 bar/400°C; 10 bar/450°C kein H, 70
neue Packung 21/h 8 bar/400°C, 425°C, 450°C kein H, 50
katapak-MK® 21/h 8 bar/400°C, 425°C, 450°C  12.8 mol-% H, 50

Tab. 5.1 Betriebszustande fiir die Dehydrierungsversuche

5.3 Ergebnisse

Der Verlauf der Experimente war durch die standige, leichte Deaktivierung
des Katalysators auf beiden Packungen gepragt, wobei diese im Fall der
katapak-MK® viel deutlicher war als beim Experiment mit der neuen Packung.
Durch diese Deaktivierung anderten sich der Reaktionsumsatz und das
Temperaturprofil im Reaktor stdndig; wéhrend der Umsatz sank, stieg der
cold-spot an. Zusatzlich kam es bei der katapak-MK® wahrend des Dauer-
betriebs zu einer Totaldeaktivierung des Katalysators vom Reaktoranfang
her, so dald die axiale Position des cold-spot trotz der Wasserstoffzugabe
immer weiter zum Reaktorende verschoben wurde. Teilweise deaktivierten
die einzelnen Packungselemente auch unterschiedlich stark. Dies ist in den
Abbildungen Abb. 5.2 und Abb. 5.3 sehr gut zu sehen. Abbildung Abb. 5.4
zeigt in einer Ubersicht die zeitlichen Veranderungen aller wichtigen Betriebs-
parameter.
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Abb. 5.3 Zeitliche Veranderung der axialen Temperaturprofile fur die katapak-MK®
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Abb. 5.4 Zeitliche Veranderungen der Betriebsparameter

Fur diese Experimente konnten die Kohlenstoff- und Wasserstoff-Massen-
Bilanzen mit 96% bis 105% zufriedenstellend geschlossen werden. Die
Selektivitat lag praktisch immer bei Uber 99%, so daf3 die Bildung von Neben-
produkten keine Rolle spielte. Die beiden folgenden Tabellen (Tab. 5.2 und
Tab. 5.3) zeigen die erreichten Umsatze und die sich daraus ergebenden
Raum-Zeit-Ausbeuten fur die beiden strukturierten Katalysatortrager und zum
Vergleich auch fir den kommerziellen Kugelkatalysator [8]. Wegen der De-
aktivierung sind jeweils die minimalen und maximalen Werte angegeben.
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Umsaétze [%]  400°C 8 bar,, 425°C 8 bar,, 450°C 8 bar,, 450°C 10 bar_

MM30S [Lit.] 45 - 47 66
katapak-MK® 15-21 21-23 25 - 30
neue Packung 20 - 26 27 - 28 30-32

Tab. 5.2 Erreichte Umsatze

H,-Produktion ~ 400°C 8 bar_,
-lh-l]

425°C 8 bar,, 450°C 8 bar,, 450°C 10 bar,,

S. S S

[I H2 I Reaktorvol.

MM30S [Lit.] 6066 8238
katapak-MK® 1575 - 2215 2166 - 2387 2510 - 3051

neue Packung 2168 - 2908 2953 - 3163 3273 - 3716

Tab. 5.3 Erreichte Raum-Zeit-Ausbeuten

Wie man sieht, erreichen beide Strukturen weder die Umséatze noch die
Raum-Zeit-Ausbeuten des kommerziellen Katalysators, obwohl die in den
kinetischen Messungen gezeigte hohe Aktivitat dies hatte erwarten lassen.
Hierfir gibt es verschiedene Erklarungsmoglichkeiten. Eine Messung des
Platin-Gehaltes ergab, dald trotz gleichen Vorgehens, also Verwendung der
gleichen Platin-Salz-L6ésung, nur eine Beladung von 3 Gew.-% Pt auf Al,O,
erreicht wurde gegeniber 6 Gew.-% bei dem fir die kinetischen Messungen
verwendeten Blech. Desweiteren ist die Alumina-Schicht auf dem geraden
Blechstiicken recht gleichmaRig und dinn, wéhrend jeweils der Grund der
“Taler” in den gewellten Strukturen bis zu einem gewissen Grad mit Alumina
“aufgefullt” war, wie dies auch in den Ecken quadratischer Monolith-Kanéle zu
beobachten ist. Dies konnte den Anteil inerter Masse erhdht und so die
Aktivitat pro Katalysatormasse verringert haben. Zudem wies der Katalysator
nach der Reaktion eine um etwa ein Drittel auf 133 m?*/g verringerte BET-
Oberflache auf. Dies kdnnte durch eine zu hohe Temperatur wahrend der
Kalzinierung verursacht worden sein. Die Durchmesser der statischen Mi-
scher sind nicht viel kleiner als der innere Durchmesser des Ofens, so dal3
sie ohne Schiffchen in den Ofen eingesetzt wurden und direkten Kontakt mit
der Wand hatten. Warme wurde also nicht nur durch Strahlung, sondern auch
durch Leitung Ubertragen. Zudem war wahrscheinlich der Luftaustausch
geringer war als im Fall der Blechstlickchen fur die kinetischen Experimente,
die flach auf einem Keramik-Schiffchen im Ofenrohr lagen. Es kdnnte daher
sein, dald die effektive Temperatur im Fall der Blechstiickchen gerade niedrig
genug war, um eine Verringerung der BET-Oberflache zu vermeiden.
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Vergleicht man jedoch die beiden Packungen miteinander, findet man, daf?
bei gleichen Umsétzen der cold-spot fiir die katapak-MK® immer tiefer liegt als
bei der neuentwickelten Packung bzw. dal3 umgekehrt bei gleichem cold-spot
die neuentwickelte Packung deutlich héheren Umsatz schafft, und dies, ob-
wohl die Wasserstoffzugabe im Feed wegen seiner hohen Warmeleitfahigkeit
die Warmeiibertragung im Experiment mit der katapak-MK® deutlich erhoht
hat. Dies belegt die Uberlegenheit der neuentwickelten Packung, die schon
mit den im dritten Kapitel beschriebenen Experimenten gezeigt wurde.

Zusétzlich ist es moglich, eine erste einfache, allerdings auch recht grobe
Abschatzung des globalen Warmedurchgangskoeffizienten vorzunehmen.
Dazu betrachtet man das gesamte Katalysatorbett als black-box, berechnet
die mittlere Temperaturdifferenz zwischen Reaktormitte und Heiztemperatur
und erhalt mit bekanntem Umsatz, mit dem Temperaturunterschied zwischen
Ein- und Ausgang und mit der Reaktionsenthalpie den Ubertragenen Warme-
strom. Hieraus |43t sich der mittlere Warmeubergangskoeffizient leicht
abschétzen. Mit den in Abb. 5.5 gezeigten Temperaturprofilen und den be-
kannten Umsatzen ergab sich der vorhergesagte Vorteil der neuentwickelten
Packung gegeniiber katapak-MK® und dem Kugelkatalysator (Tab. 5.4):

Umsatze [%]  mittlerer Warmedurchgangskoeffizient [W/m’K]

MM30S 45 122
katapak-MK® 22 132
neue Packung 24 145

Tab. 5.4 Abschatzung der mittleren Warmedurchgangskoeffizienten
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Abb. 5.5 Axiale Temperaturprofile zur Abschatzung des mittleren
Warmedurchgangskoeffizienten

5.4 Modellbildung

Um die bei der Auswertung der Warmeubergangsexperimente (drittes Kapi-
tel) gefundenen Analogien auch fir den Fall des Reaktorbetriebs mit
chemischer Reaktion zu validieren und das Zusammenspiel von Reaktion und
Warmeutbergang im Reaktor besser verstehen zu kénnen, wurde mit diesen
Analogien und der im vierten Kapitel beschriebenen Kinetik ein Modell
aufgestellt, mittels einer Software [111] programmiert und schliel3lich mit den
Experimenten verglichen.

Modellauswahl

Bei der Modellierung von chemischen Reaktoren, insbesondere von Gas/
Feststoff-Reaktoren, ist es notwendig, ein Optimum zwischen Genauigkeit
und Komplexheit des Modells zu finden. Ublicherweise kann man unter Auf-
stellung einiger (zu Uberprifender) Annahmen ein Modell mit relativ wenigen
Parametern erhalten. Dies ist von Vorteil, da unter Umstanden einige der
Parameter bestenfalls empirisch abzuschatzen sind und daher die Aussage-
fahigkeit des Modells mit der Anzahl der Parameter abnimmit.

Wenn zwischen Fluid und Feststoff weder nennenswerte Temperatur- noch
Konzentrationsdifferenzen bestehen, kann man den Reaktor als eine pseudo-
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homogene Phase annehmen, weshalb die Energie- und Materialbilanzen nur
fur eine Phase berechnet werden missen und mithin die Ubergangs-
koeffizienten als Parameter wegfallen. Diese Annahme ist gerechtfertigt,
wenn die Damkdhlerzahl zweiter Art, die das Verhéltnis zwischen Reaktions-
geschwindigkeit und Stoffilbergang darstellt, und die Damkdhlerzahl dritter
Art, die das Verhaltnis zwischen Warmeerzeugung und Warmeubergang
darstellt, klein genug sind [112]. Es mul3 gelten:

oo -0
Da, :P(f“—kpso.l (5.1)
g g
Ly AHe-d | 03-R-T
Dam:IP'“ : pIs g (5.2)

h-T

g

E

Desweiteren muf3 die Limitierung der Reaktionsgeschwindigkeit durch zu
geringe Diffusion in den Poren des Katalysators untersucht werden. Solche
Stofftransportlimitierung kann ausgeschlossen werden, wenn das folgende
Kornausnutzungskriterium erfallt wird [113]:

re d,/(D,C,) <1 (5.3)

Wenn diese Annahmen erflllt sind und radiale Gradienten vernachlassigt
werden, kann man ein pseudohomogenes Modell erster Ordnung aufstellen,
zu dessen Losung die folgenden Bilanzgleichungen simultan gelést und tber
die Reaktorlange z integriert werden mussen:

n X ovra (5.4)
i dZ Vi quer '
T 4.U
G-Cp-E:v-r-AHR+d—i-(Twand—T) (5.5)
mit den Randbedingungen X, =0.0, T, =T,

Unter Umstanden treten im Reaktor axiale Ruckvermischung oder Warme-
leitung in axialer Richtung auf, die die Temperatur- und Konzentrationsgra-
dienten einebnen kénnen. Die Einfihrung von axialen Dispersionstermen, die
dies bericksichtigen, fuhrt zu Bilanzgleichungen, die mathematisch gesehen
Differentialgleichungen zweiter Ordnung sind:

G dc d’c
- —=_r-4D_ -¢- .
o dz r-+D,, -€ 422 (5.6)
T 4.U d’T
G'Cp'EZV'r'AHRJF_d_ '(Twand_T)-i_}\‘ax'de (5.7)
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. _ (.. G _ dc — ar
wobei fur z = 0 gilt: “/,(c,-¢)=-eD, “/,, G cp(T,-T)=-A, " /.

Bei der L6sung von Differentialgleichungen zweiter Ordnung reagieren aller-
dings die numerischen Methoden sehr empfindlich auf die Vorfaktoren (D_,
A.) vor den zweiten Ableitungen. Fur die Losung der Stoffbilanz ergibt dies
nicht immer Probleme, bei der Warmebilanz zeigt sich jedoch oft, dal3 die
Simulation nur fir einen sehr kleinen Bereich von Werten fur A_ Uberhaupt
physikalisch sinnvolle Lésungen liefert, ansonsten jedoch Pole und Schwin-
gungen erzeugt.

Eine ausfuhrliche Diskussion der Frage optimaler Modelle fir beheizte oder
gekihlte Festbettreaktoren kann in [114] gefunden werden. Erganzend hierzu
gibt [115] eine gute Ubersicht Uber die in der Literatur angegebenen
Korrelationen zur Berechnung bzw. Abschatzung von Modellparametern bei
der Simulation von Festbettreaktoren und vergleicht diese Korrelationen mit
eigenen und in der Literatur angegeben experimentellen Daten.

Modell-Parameter und Simulation

Zur Simulation der in diesem Kapitel vorgestellten Experimente mit den
katalytisch beschichteten Strukturen und dem in [8] angegebenen Experiment
mit dem kommerziellen Kugelkatalysator MM30S wurde ein pseudohomo-
genes Modell gewéahlt, da die oben genannten Kriterien (5.1 - 5.3) bis auf
eine Ausnahme erflllt wurden. In dieses Modell wurden die gemessenen
bzw. neu bestimmten Kinetiken, die Katalysatorschittdichten, der auf3ere
Warmeiibergangskoeffizient von 165 W/m’K und die ermittelten Nu-Re-Pr-
Beziehungen zur Bestimmung des inneren Warmeulbergangskoeffizienten
eingefugt. Eine Korrektur wurde nicht vorgenommen, da sowohl [116] als
auch [68] keinen und [117] nur einen schwachen Unterschied zwischen dem
Warmeutbergangsverhalten von Festbettreaktoren mit und ohne chemische
Reaktion fanden. Allerdings wurde ein Term eingefligt, der den Warme-
transport durch Strahlung zwischen elektrischer Heizung und dem
Katalysatorbett berticksichtigt:

QStrathng = [(Theiz )4 - (Treaktor )4] "6-0Q-€ &, dt ’ lt T (58)

Dabei ist die Einstrahlzahl ¢ gleich eins, da die beiden strahlenden Flachen
zwei ineinander liegende Zylinder mit fast gleichem Radius sind. Das Produkt
der Emissivitaten ¢, ist hier nach [62] etwa 0.35. Damit ergibt sich fur die
Warmebilanz:

4.-U

dT .
G ) Cp ) E =v-r AHR + d ’ (Twand - T) + QStrathng (59)
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Radiale Gradienten wurden bei den Modellen analog zur Auswertung der
Warmeubergangs-Experimente nicht berlicksichtigt, da [8] bei der Auswer-
tung der Experimente mit dem Kugelkatalysator fand, daf} sie vernach-
lassigbar sind. Die katalytisch beschichteten Strukturen haben prinzipiell
kleinere radiale Gradienten und wiesen in den Experimente geringere
Umsatze auf.

Um die im Vergleich zum MM30S-Festbett relativ flachen axialen Temperatur-
profile bei den statischen Mischern beschreiben zu kénnen, wurde einerseits
axiale Dispersion durch Warmeleitung im metallischen Tragermaterial (nach
Gleichung 5.7), andererseits eine Limitierung der Reaktionsgeschwindigkeit
durch Stofftransportprobleme (Filmdiffusion) untersucht.

Dabei ergab sich, dal3 die Warmeleitung im Tragermaterial (ca. 20 W/m K)
viel zu klein ist, um einen EinfluR zu haben. Sie wirde sich erst ab einigen
hundert W/m K bemerkbar machen. Limitierung durch Porendiffusion war bei
diesen Experimenten sehr unwahrscheinlich, da bei beiden Packungen
(katapak-MK® wie neue Packung) die Aluminaschicht nur etwa 100 um stark
ist und [8] in seiner Modellierung fir den Kugelkatalysator praktisch keine
Porendiffusionslimitierung fand.

Eine Abschatzung der bimolekularen Diffusionskoeffizienten mit den Lennard-
Jones-Potentialen von Wasserstoff und Benzol [112] ergab, dalR im Anfangs-
bereich der Reaktoren, insbesondere, wenn erst wenig Wasserstoff gebildet
ist, die Diffusion so langsam erfolgt, daf sich die relativ zum Festbett langen
Diffusionswege in Damkohlerzahlen Da, von bis zu 24 niederschlagen. Dem
wurde im Modell Rechnung getragen, indem der Reaktionsgeschwindigkeit
ein Faktor zugeordnet ist, der normalerweise gleich eins ist, aber bei
Damkohlerzahlen Da, > 0.1 gleich 0.1/Da, ist. Auf diese Weise wird die
Reaktionsgeschwindigkeit im Modell durch die Diffusion kontrolliert.

Desweiteren war es notwendig, zur Abbildung der geringeren Aktivitdt des
Katalysators der kinetisch bestimmten Aktivitdt im Modell einen Uber die
Reaktorlange konstanten Faktor beizugeben. Dies ermdéglicht allerdings nur
die Beschreibung von Zustéanden, in denen die Deaktivierung nicht zu weit
fortgeschritten war, da dann am Reaktoranfang Zonen ohne Aktivitat ent-
standen waren, die praktisch nicht mehr sinnvoll zu modellieren sind. Dieser
Faktor wird u.a. auch dadurch gerechtfertigt, dal’ kinetische Experimente mit
den neuen Mischern nach Abschlul3 der Dauerversuche zwar die gleiche
Aktivierungsenergie, aber eine deutlich niedrigere Aktivitat als die katalytisch
beschichteten Blechstlicke ergaben. Dieser Faktor ist der einzige Parameter,
der beim Vergleich von Simulation und Experiment angepalit werden mul3te.
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Wie die folgenden Abbildungen (Abb. 5.6 - Abb. 5.8) zeigen, ist es mdglich,
diejenigen experimentellen Datenpunkte mit MM30S und der neuen Packung,
die keine Deaktivierung aufweisen, sinnvoll zu simulieren. Hingegen be-
schreibt die Simulation wegen der Deaktivierung das Verhalten der neu
entwickelten Packung bei hoheren Temperaturen nicht mehr exakt, jedoch
wird das Temperaturniveau im wesentlichen wiedergegeben. Bei der katapak-
MK® ist wegen der Deaktivierung sogar nur eine ungefiahre Simulation des
Vorlaufs mdglich. Dennoch kann man sagen, dal3 die gefundenen NU-Re-Pr-
Beziehungen auch bei gleichzeitiger Reaktion und Verwendung von
Reaktionsmedien mit anderen Eigenschaften angewandt werden kénnen, um
das Verhalten von Festbettreaktoren bei unterschiedlichen Betriebszustanden
abschatzen zu konnen.
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Abb. 5.6 Vergleich Experiment und Simulation fir die neuentwickelte Packung
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Abb. 5.7 Vergleich Experiment und Simulation fiir die katapak-MK®
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Abb. 5.8 Vergleich Experiment und Simulation fir den kommerziellen
Kugelkatalysator MM30S (Daten aus [8], Kinetik in dieser Arbeit neu ausgewertet)
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Sensitivitatsanalyse

Um die Gultigkeit der Simulationen zu testen, wurde zusatzlich noch eine
Sensitivitatsanalyse vorgenommen. Dabei wurde fir die neuentwickelte
Packung der Einflul3 einer Verdoppelung und Halbierung des Aktivitatsfaktors
auf Umsatz und Temperaturprofil untersucht, da dieser Faktor ja angepal3t
worden war. Zusatzlich wurde eine je 50%ige Erh6éhung und Verringerung
des innenseitigen Warmeubergangs o, ., getestet, da es in der Literatur un-
terschiedliche Aussagen uber die Gultigkeit solcher Warmetubergangsanalo-
gien fur den polytropen Reaktorbetrieb gibt, die ohne chemische Reaktion
gemessen wurden. Allerdings fand [117] auch nur eine etwa 20% Erhdhung
des Warmeubergangs durch die chemische Reaktion, so dal’ die maximal zu
erwartenden Abweichungen auf jeden Fall kleiner wéaren als die in der
Simulation vorgenommenen. In Anhang 8.7 wird das Zusammenspiel der
verschiedenen Warmeulbergangs- und -durchgangskoeffizienten und ihre
axiale Veranderung fir den hier gewahlten Standardfall (neu entwickelte
Packung, Heiztemperatur 404°C) genauer dargestellt.

Wie man auf den folgenden Abbildungen (Abb. 5.9 - Abb. 5.11) gut erkennen
kann, haben die Variationen sowohl des Aktivitatsfaktors als auch des
Warmeutbergangs einen recht groRen Einflu3 auf das Temperaturpofil und
den simulierten Umsatz. Daher kann man selbst mit einer kombinierten Vari-
ation beider Parameter nur entweder das Temperaturprofil oder nur den Um-
satz den experimentellen Mel3daten angleichen. Dies zeigt deutlich sowohl
die Richtigkeit der Warmeubergangsanalogien als auch des angepaliten
Aktivitatsfaktors.
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Abb. 5.10 Variation der Aktivitat bei um 50% verringertem innenseitigen
Warmeiibergang (e, .. zwischen 120 und 225 W/m?K)
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410

A Messdaten, Umsatz = 26%
400 + —— Simulation, Aktivitatsfaktor = 0.09, Umsatz = 26.8%

w0l T Simulation, Aktivitatsfaktor = 0.045, Umsatz = 23.5%

— — — Simulation, Aktivitatsfaktor = 0.18, Umsatz = 29.6%
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Abb. 5.11 Variation der Aktivitat bei um 50% erh6hten innenseitigen
Warmeiibergang (o zwischen 360 und 675 W/m’K)

innen

5.5 Simulationen

Leider war es wegen der unterschiedlichen Katalysatoren nicht mdglich, ex-
perimentell das Verhalten der verschiedenen Katalysatortrager bei gleicher
massebezogener Aktivitat zu untersuchen und so direkt die verschiedenen
Raum-Zeit-Ausbeuten zu vergleichen. Daher soll dies anhand der im letzten
Abschnitt entwickelten Modelle in der Simulation geschehen.

Um den groBen EinfluB des auferen Warmeulbergangskoeffizienten zu
zeigen, erhalt dieser in der Simulation einmal den Wert von 165 W/m’K, was
demjenigen der Beheizung durch Metallblécke entspricht, sowie je einmal
500 W/m’K und 2500 W/m°K. Die ReaktorgréRRe entspricht dabei immer der
des Experimentreaktors, also 19 mm Innendurchmesser und 350 mm Bett-
lange. Im folgenden wird noch einmal eine Ubersicht tUber die Katalysator-
trager und ihre Warmeluibergangsanalogien gegeben:

Typ Lieferant Abmessungen Schiittdichte Licken-
[kg/m°] volumen ¢

Neue Sulzer/ Lagenhohe = 1.7 mm 485 0.86

Packung Eigenbau

katapak®  Sulzer Lagenhdhe = 1.7 mm 405 0.89

MM30S UOP d,=18mm 526 0.46

Tab. 5.5 Ubersicht Katalysatortrager
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Katalysatortrager Warmeuibergangscharakteristiken
neue Packung Nu =0.480 - Re ***" . pr **®
katapak-MK® Nu =0.339 - Re *** . Pr**®
MM30S Nu = 0.223 - Repo‘6109 - Pr ¥

Tab. 5.6 WarmeUbergangscharakteristiken

Beispiel endotherme Reaktion

Zunachst wird das unterschiedliche Verhalten der Katalysatortrager bei einer
endothermen Reaktion untersucht, namlich der Dehydrierung von Methyl-
cyclohexan zu Toluol. Als Vergleichspunkt dient wie bei der Sensitivitdtsana-
lyse im letzten Abschnitt das Experiment mit der neuen Packung bei 404°C
Heiztemperatur. Daher hat die Aktivitat bei 300°C einen Wert von
1.523 - 10™ mol/s kgwarkPa, die Aktivierungsenergie betragt 149.3 kJ/mol. Die
verschiedenen Festbetten in der Simulation weisen also die gleiche Kinetik,
aber die spezifischen Warmeulbergangs-Eigenschaften und Schittdichten der
einzelnen Katalysatortrager auf.

Die Ergebnisse dieser Simulationen in den nachfolgenden Tabellen (Tab. 5.7
bis Tab. 5.9) zeigen die Abhéngigkeit der Raum-Zeit-Ausbeute vom &ul3eren
Warmeubergangskoeffizienten. Bildet er einen “Flaschenhals”, unterscheiden
sich die verschiedenen Katalysatortrager nicht sehr. Ist die aul3ere Beheizung
dagegen sehr effektiv, kommen die Vorteile der neuentwickelten Packungen
voll zum Tragen; gegeniiber dem Kugelkatalysator und den katapak-MK®
kann eine um etwa 13% gréf3ere Raum-Zeit-Ausbeute erreicht werden.

Typ Umax [W/mzK] T coldspot [OC] T Reaktorende [OC] Umsatz [%]
Neue Packung 123 318 324 26
katapak-MK® 118 319 325 24.5
Kugelkatalysator 109 316 321 26
Tab. 5.7 Temperaturprofile und Umsétze bei ¢, .. = 165 W/m’K, T, = 404°C
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Typ U, [W/mK] T e [°Cl T reacorence [°C1 Umsatz [%]
Neue Packung 250 327 339 35
katapak-MK® 215 328 337 31
MM30S 202 323 334 33

Tab. 5.8 Temperaturprofile und Umsatze bei ¢, ... = 500 W/m’K, T,,, = 404°C

Typ U WK T 0il°Cl T e °Cl Umsatz [%]
Neue Packung 442 333 351 44
katapak-MK® 348 333 347 38
MM30S 310 327 344 39

Tab. 5.9 Temperaturprofile und Umsatze bei ¢, = 2500 W/m’K, T, = 404°C

uRenseite wand

Beispiel exotherme Reaktion

Da sich das unterschiedliche Warmeubergangsverhalten der Katalysator-
trager bei exothermen Reaktionen viel starker bemerkbar macht, soll in der
Simulation auch die Tauglichkeit zur Vermeidung eines Durchgehens des
Reaktors getestet werden. Als Beispielreaktion dient dabei die Umsetzung
von Methanol mit Chlorwasserstoff zu Methylchlorid und Wasser an y-AlLO..
Die Reaktionsenthalpie betragt -34.7 kJ/mol, die Nebenreaktionen und Poren-
diffusionslimitierung werden hier vernachlassigt. Das Gleichgewicht liegt zwi-
schen 200°C und 400°C zu 99% bzw. 96% auf der Seite der Produkte [118].

Dies ist sehr wichtig, da es drei verschiedene mégliche Grunde fur das Nicht-
Weiteransteigen einer Temperaturspitze gibt: erstens Eduktverarmung, zwei-
tens Erreichen des thermodynamischen Gleichgewichts und schlie3lich die
Einstellung des thermischen Gleichgewichts. Aber nur im letzten Fall, wenn
also der Warmetransport durch die Reaktorwand und die Warmeproduktion
durch die Reaktion gleich gro3 werden mussen, kann man die Hohe der
Temperaturspitze durch ein verbessertes Warmeubergangsverhalten des
Katalysatortragers maf3geblich beeinflussen.

Die Reaktorgrol3e ist dieselbe wie in der Beispielsimulation der endothermen
Reaktion (also 19 mm Innendurchmesser und 350 mm Bettlange), der Feed
betragt immer 743 g/h Methanol und die aquimolare Menge Chlorwasserstoff
(847.5g/h). Die Kinetik ist [119] entnommen:
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2

pMeCI
K- _FPmect
(pHCl Pveon 'K]

r= (5.10)
14 Ko Puec”
Pmeon K
—54.4kJ/mol (1 1
mit: k =3071-10° m—ol ) e[?‘(?‘ﬁn
' kg,.. s kPa

90.6kJ/mol[l 1 )]

1| cen
Ky =151.10° —.e* R T %%
c kPa

34.7kJ/m0|[1 1 )
T 553K

K:164-105-e( RT3

Da stark exotherme Reaktionen meistens sehr intensiv, also mit einem hohen
auReren Warmeubergangskoeffizienten, gekihlt werden, wird diesmal das
Temperaturniveau der Kihlung bei einem konstantem Warmetbergangs-
koeffizienten von 2500 W/m’K variiert. Auf diese Weise kann gezeigt werden,
daRR ein besserer Warmelbergang an der Innenseite des Reaktors es bei
festgelegter Hot-Spot-Temperatur ermdglichen kann, das Gesamttemperatur-
niveau zu erh6hen und somit die Raum-Zeit-Ausbeute zu steigern. Zur
besseren Vergleichbarkeit wird zudem die Katalysatormasse im Reaktor fur
alle drei Tragertypen auf 85 kg/m’ gesetzt, was etwa der Alumina-Menge auf
den beiden Packungen entspricht. Fur den Kugelkatalysator bedeutet dies
eine Verdiunnung mit Glaskugeln von etwa 1: 5.2. Die oben angegebene
Feed-Menge entspricht also einer Raumgeschwindigkeit von 90.6 g,,..,./9,..h-

Die Ergebnisse dieser Simulationen sind in den nachfolgenden Tabellen
(Tab. 5.10 bis Tab. 5.12) angegeben. Zunachst wurde ein Temperaturniveau
von 200°C angenommen:

Typ Tanong [°C] T oot TCl T eaitorence [ °C Umsatz [%]
Neue Packung 200 220 217.7 26.4
katapak-MK® 200 227 225.7 29.3
Kugelkatalysator 200 233.1 232.5 31.7

Tab. 5.10 Temperaturprofile und Umsatze bei einheitlicher Kilhitemperatur von
200°C

Wie erwartet, sind die Hohen der Temperaturspitzen umgekehrt proportional
zum Warmeubergang. Wegen der hoheren Temperaturen sind auch die
Umsatze entsprechend héher. Um ein thermisches Durchgehen des Reaktors
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(“run-away”) zu vermeiden, darf jedoch ein bestimmtes Temperaturniveau
nirgends im Reaktor Uberschritten werden. Bei den Katalysatortragern mit
hoéheren Temperaturspitzen bedeutet dies, dal’ die Kuhltemperatur gesenkt
werden muf3, was den Umsatz verringert (Tab. 5.11). Bei Einhaltung dieses
Minimalkriteriums erreichen die neuentwickelten Packungen eine leicht
hoéhere Raumzeitausbeute (+ 6%).

Typ Taniong [°C] T potspor [ "C1 T peaorence [C1 Umsatz [%]
Neue Packung 200 220 217.7 26.5
katapak-MK® 196.3 220 219 25.4
Kugelkatalysator 194 220 220 24.8

Tab. 5.11 Temperaturprofile und Umsatze bei festgelegter Maximaltemperatur von
220°C

Zusétzlich kann es noch wichtig sein, die Temperaturspreizung im Reaktor zu
minimieren, um die Selektivitdt und die Katalysatorstandzeit zu optimieren.
Dies bedeutet eine noch weitere Absenkung der Kuhltemperatur fur alle
Katalysatortrdger mit schlechterem Warmeibergang und damit eine erheb-
liche Verringerung des Umsatzes (Tab. 5.12). Bei Einhaltung dieses strengen
Kriteriums erreichen die neuentwickelten Packungen eine um bis zu 35%
hohere Raumzeitausbeute.

Typ Tioniung [°C] T osn'Cl T reorense [°C1 Umsatz [%]
Neue Packung 200 220 217.7 26.5
katapak-MK® 191 211 211 20.8
MM30S 188 208 208 19.5

Tab. 5.12 Temperaturprofile und Umsétze bei festgelegter maximaler
Temperaturspreizung von 20 K

Diese Aussagen hangen natirlich von vielen individuellen Parametern ab und
andern sich mit der Art des Katalysators, Bettlange etc. Insbesondere ist zu
beachten, dalR bei der Bestimmung der Warmeilbergangsanalogien radiale
Gradienten vernachlassigt wurden. Diese haben aber einen starken Einfluf3
auf die Ausbildung von Temperaturspitzen. Da jedoch aufgrund der Literatur-
daten fir beide Strukturen geringere radiale Gradienten erwartet werden
kénnen als fur den Kugelkatalysator, verandert dies die obigen Erkenntnisse
eher zugunsten der Strukturen. Daher bleibt festzuhalten, daf} strukturierte
Katalysatortrdger und darunter besonders die neuentwickelten Packungen
nicht nur den Druckabfall erheblich verringern, sondern auch den Warme-
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ubergang vergrofRern und so den polytropen Reaktorbetrieb sowohl fir endo-
als auch fur exotherme Reaktionssysteme verbessern kdnnen. Damit ist ein
erhebliches Potential fir die Optimierung der Raum-Zeit-Ausbeute gegeben.
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6. Ausblick

Statische Mischer kommen immer dann als Katalysatortrager in Frage, wenn
der Druckabfall in einem Festbettreaktor mdglichst gering gehalten werden
soll. In dieser Arbeit konnte zudem gezeigt werden, dal3 die neu entwickelten
Packungen durch die konsequente radiale Ausrichtung der Stromung den
Warmetransport durch die Reaktorwand und so den Spielraum fir einen
sicheren Reaktorbetrieb und hohere Raum-Zeit-Ausbeuten vergroRern.

Interessant ware weitergehend eine genauere Untersuchung des Warme-
und Stoffiibergangs zwischen Fluid-Stromung und Katalysatoroberflache und
seines Einflusses auf das Reaktorverhalten. Die zu erwartende Ausbildung
laminarer Grenzschichten im Inneren der neu entwickelten Packung (Re
< 600) laRt im wesentlichen nur diffusiven Transport zu, wahrend sowohl die
offenen Wellstrukturen als auch herkémmliche Schittungen von Katalysator-
partikeln konvektiven Transport aufweisen. Einerseits mag ein schlechterer
Stoffubergang die Wirkung einer Katalysatorverdiinnung haben und so die
Ausbildung von positiven oder negativen Temperaturspitzen abschwachen.
Andererseits kann eine zu geringe Warmeabfuhr von der Katalysatorober-
flache im Fall exothermer Reaktionen zu einer Ubertemperatur und damit in
der Folge, nach einem lokalen Uberschreiten der Ziindtemperatur, zu einem
Run-away fuhren. Eine solche Untersuchung konnte beispielsweise die
Methodik von [58] aufnehmen, den Ubergang eines Stoffes von der Stromung
auf die Oberflachen mittels einer farbgebenden Reaktion kenntlich zu
machen und daraus lokale Sherwood-Zahlen zu bestimmen.

Ein weiterer Parameter, der in dieser Arbeit nicht untersucht werden konnte,
ist der Winkel, mit dem die Kanéle der neu entwickelten Packung gegen die
Hauptstromungsrichtung verdreht sind. Allerdings dirfte das Optimum in
dieser Arbeit mit 45° in etwa getroffen worden sein, da der Druckabfall mit
zunehmenden Winkel immer starker zunimmt.

Ein letzter spannender, aber sehr wichtiger Punkt ist das Verhaltnis von
Reaktorrohr-Durchmesser zur Lagenhthe der statischen Mischer. Bei den
offenen Wellstrukturen und herkdmmlichen Schittungen von Katalysator-
partikeln nehmen nur die Strémungsanteile in Wandnahe zur Stérung der
Grenzschicht an der Rohrinnenwand teil, im Fall der neu entwickelten
Packungen jedoch der gesamte Fluidstrom. Daher sollte sich der Unterschied
im Warmeubertragungsverhalten bei konstanter Lagenhdhe mit steigendem
Rohrdurchmesser zugunsten der neu entwickelten Packungen verschieben.
Allerdings durfte auch der Druckabfall der neu entwickelten Packungen
schneller mit steigendem Rohrdurchmesser wachsen als derjenige der
offenen Wellenstrukturen. Zudem wird die relative Verweilzeit in den
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geschlossenen Kanalen immer langer, so daf3 die oben erwahnten Einflliisse
laminarer Grenzschichten immer gré3er werden kénnen. Diese drei gegen-
laufigen Aspekte dirften zu einem beziglich der Raum-Zeit-Ausbeute opti-
malen Verhaltnis von Reaktor-Durchmesser zur Lagenhthe der statischen
Mischer fuhren, das nur durch Experimente mit verschiedenen Rohrdurch-
messern zu bestimmen ist.
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7. Symbolliste

A Warmeiibertragungsflache [m?]

A er Querschnittsflache des Reaktors [m?]

C, c, Konzentration in der Gasphase [mol/m°]

C, Warmekapazitat [J/kg K]

D, axialer Diffusionskoeffizient [m?/s]

D, effektiver Diffusionskoeffizient [m?/s]

d,d Rohrinnendurchmesser [m]

d,,d Partikeldurchmesser [m]

E,E, Aktivierungsenergie [kJ/mol]

G Massenstrom pro Leerrohr-Querschnittsflache [kg/m’ s]
Niage Lagenhdhe der Mischer [m]

K, Stoffubergangskoeffizient [m/s]

Koo N Warmeiibergangskoeffizient [W/m’K]

K, k, Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizient [mol/kg s kPa]
K, Adsorptionskoeffizienten [kPa"]

Keq Gleichgewichtskonstante [kPa’]

l, Rohrlange [m]

hi Molenstrom im Reaktoreingang [mol/s]

p, Partialdriicke [kPa]

Q.q Warmestrome [W]

r Reaktionsgeschwindigkeit [mol/m® s]

e effektive Reaktionsgeschwindigkeit [mol/m’ s]
R molare Gaskonstante (8.31441J/mol K)
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Wand

Symbolliste
Wanddicke [m]
Temperatur [°C]
globaler Warmedurchgangskoeffizienten [W/m?* K],
Reaktorvolumen [m°]
Verhéltnis des umgesetzten Molenstroms zum Eingangs-
molenstrom [mol/mol]

Reaktorlange [m]

Warmeiibergangskoeffizient [W/m’K]
Reaktionsenthalpie [J/mol]

Lickengrad

Emissivitat [-]

dynamische Viskositéat [Pa s]
Warmeleitfahigkeit des Mediums [W/mK]
axiale Warmeleitung [W/m K]
stoechiometrischer Koeffizient [-]
Einstrahlzahl [-]

Stefan-Boltzmann-Konstante (5,67 - 10° W/m’K?)
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8.1 Temperaturprofile aus den Warmeiubergangsmessungen

im Reaktorrohr

Luftstrom T axiale Position z [cm]

[NI/min] [°C] 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40 42 44 46 48 50
neue Packung 70 120 26 36 43 49 59 62 65 68 73 76 79 83 85 87 91 94 96 98 100 102 102 103 103 103
neue Packung 50.1 120 29 40 48 56 66 70 74 77 82 85 88 92 94 96 99 102 104 105 107 109
neue Packung 10.1 120 60 78 90 99 106 109 111 112 114 116 117 118
neue Packung 90 120 24 31 38 42 53 55 58 61 65 69 71 75 78 80 83 86 88 91 92 95
neue Packung 30 120 34 48 59 68 79 84 88 91 95 98 101 105 107 108 110 111 112 114
neue Packung 100 120 23 30 37 41 51 53 55 58 62 66 68 72 74 76 80 83 85 88 89 92 93 94
neue Packung 20 120 41 59 71 80 90 95 98 101 104 107 109 112
neue Packung 5120 85 100 107 112 115
neue Packung 5120 85 94 100 104 107 110 112 114 115 116
neue Packung 40.2 120 30 43 53 60 72 76 80 84 88 91 94 98 100 102 105 107 108 109 111 112
neue Packung 60.1 120 26 36 45 51 63 66 69 73 77 81 83 87 90 92 95 98 100 102 103 105
neue Packung 80.1 120 24 32 40 45 55 58 61 64 68 72 75 78 81 83 87 90 92 94 96 98
katapak-MK 30 120 36 51 59 68 74 79 84 87 92 95 98 101 103 105 107 109 110 111 113
katapak-MK 100 120 24 33 36 43 47 49 53 55 60 62 65 69 71 74 76 79 82 84 88
katapak-MK 50 120 31 43 48 57 62 66 71 74 79 82 85 89 91 94 96 98 101 102 105
katapak-MK 10 120 63 77 88 95 100 104 109 112
katapak-MK 70 120 28 39 43 51 55 58 62 65 71 73 76 80 82 85 87 90 93 94 98
katapak-MK 5120 84 90 95 99 102 106 108 110 111 113 114
katapak-MK 5120 84 95 102 108 111 114
katapak-MK 20 120 45 60 68 78 84 89 93 96 101 103 106 108 110 112
katapak-MK 90.2 120 26 35 39 46 50 53 56 59 64 66 69 73 75 78 80 83 86 88 91
katapak-MK 90.2 120 26 35 39 46 50 53 56 59 64 66 69 73 75 78 80 83 86 88 91
katapak-MK 80.1 120 27 36 46 48 52 55 59 61 67 69 72 76 78 81 83 86 89 91 94
katapak-MK 40.2 120 30 45 52 60 66 70 75 78 83 87 90 94 96 98 101 103 105 106 108
katapak-MK 60.15 120 27 39 44 51 57 60 65 68 73 76 79 83 86 88 91 93 96 98 101
Kugelkat. 100 120 25 29 34 38 43 47 53 57 60 64 67 70 71 73 75 77 79 81 83 85 86 83 90
Kugelkat. 50.1 120 34 41 48 54 60 67 72 76 79 83 86 88 91 93 94 96 98
Kugelkat. 10.2 120 39 47 57 69 78 86 92 98 102 105 107 109
Kugelkat. 30.2 120 34 40 50 57 65 72 78 83 87 91 93 96 98 101 102 104 105 107
Kugelkat. 70 120 29 35 40 45 51 56 62 67 70 74 78 81 82 85 8 89 91 93
Kugelkat. 70.2 120 26 31 38 43 49 54 60 65 68 72 75 79 81 83 85 87 89 91
Kugelkat. 90 120 26 30 36 40 45 50 55 59 63 66 69 73 74 77 79 81 83 85
Kugelkat. 80.1 120 27 32 37 42 47 52 57 62 66 69 72 76 77 80 82 84 86 88
Kugelkat. 51120 63 69 75 81 87 92 96 100 103 106 108 110 111 112 113
Kugelkat. 51120 63 75 87 96 103 108 111 113 115
Kugelkat. 20.1 120 44 54 62 71 77 83 89 93 96 99 102 105 106 107 109 110
Kugelkat. 40 120 33 40 48 54 61 67 73 78 82 86 89 92 94 96 98 100 102 103
Kugelkat. 60.1 120 30 36 42 48 53 59 64 70 73 77 80 83 8 87 89 91 93 95
Kugelkat. 100 120 27 31 35 39 44 48 53 57 61 64 67 70 72 74 75 78 80 81
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8.2 Temperaturprofile aus den Vergleichs-

Anhang

Warmetbergangsmessungen im Aluminiumrohr

N2-Strom

[Nml/min] T[°C] Tz=0 Tz=1 Tz=2 Tz=3 Tz=4 Tz=5 Tz=6 Tz=7 Tz=8 Tz=9 Tz=10 Tz=11 Tz=12 T z=13 T z=14 T z=15
katapak-MK 5000 87.5 59 58 57 56 57 60 63 67 72 75 78 79 80 82 83 84
katapak-MK 4000 88 62 61 59 58 59 62 65 68 72 76 78 80 84 85
katapak-MK 3000 88.5 66 65 64 65 66 67 70 73 77 78 805 83 84 85 86
katapak-MK 2000 89 70 69 68 69 71 72 73 75 78 81 85 86 86 86 86.5
katapak-MK 4500 88 57 56 54 56 57 58 61 64 69 73 76 78 80 84 85
katapak-MK 3500 89.5 61 59 58 57 58 62 66 69.5 75 78 81 83 84 85 85 86
katapak-MK 2500 89.5 64 63 63 65 66 68 71 735 77 81 83 85 86 88
katapak-MK 1500 89 69 70 72 73 75 77 79 81 83 85 87 88
katapak-MK 1000 88.5 75 76 77 79 81 82 83 85 86 88
katapak-MK 5500 89 55 53 50.5 50 51 54 57 62 66 70 74 76 80 82 83 84
katapak-MK 3005 88 58.5 56 53 54 56 60 64 69 73 77 80 82 84 85 85 86
katapak-MK 5806 88 51 48 46 47 49 53 57 61 66 70 73 76 78 80 81 83
katapak-MK 9713 88 42 41 40 41 43 46 49.5 54 58.5 63 66 69 72 74 76 77
katapak-MK 7311 87 45 43 42 43 45 49 52 57 62 66 68.5 71 74 76 78 79
katapak-MK 8257 88 445 43 42 42 45 47 52 57 61 64 68 71 74 76.5 78 79
katapak-MK 6563 88 47 45 43 45 47 51 55 60 64 68 71 74 77 785 795 80
katapak-MK 9042 88 44 42 41 42 44 47 51 55 60 64 67 70 73 75 7 79
katapak-MK 9373 88 42 42 40 42 43 46 50 55 59 63 66 69 72 745 76 78
neue Packung 3003 89 55 58 65 73 78 815 84 855 87 87 875
neue Packung 2003 89 63 65 72 78 82 84 86 86 86 86
neue Packung 1000 89 73 7 82 85 86.5
neue Packung 4002 90 51 53 60 68 75 78 81 84 85 86 87
neue Packung 4998 90 47 50 56 64 71 75 79 82 84 85 86
neue Packung 4500 88 46 49 56 65 71 74 78 81 82 84 85 86
neue Packung 3500 88 52 54 61 69 74 78 81 835 85 86 86.5
neue Packung 2500 89 58 61 69 75 80 83 85 86 87
neue Packung 1500 89 67 71 76 82 85 86
neue Packung 9439 89 395 41 48 51 58 63 68 73 76 78 79 81 82 83 835 84
neue Packung 600 89 78 823 86
neue Packung 6620 89 425 44 50 58 65 70 74 78 815 82 83 84 85 855 86 86
neue Packung 7330 89 42 44 48 56.5 63 68 72 76.5 79 81 82 825 84 85 85 86
neue Packung 8086 89 40 42 48 54 61 67 71 75 78 79 81 82 835 84 85 855
neue Packung 8909 89 40 41 455 51 585 65 70 74 765 78 80 81 82 83 84 85
neue Packung 5362 89 45 47 53 60 68 75 77 80 82 83 84 85 86 87
neue Packung 5920 89 44 47 52 60 67 72 75 79 81 83 835 84 855 86
neue Packung 2000 90 65 67 73 79 84 86 87 88 89
neue Packung 3500 90 56 62 70 77 81 83 85 86 88 89
neue Packung 5000 88 45 47 52 60.5 69 73 77 80 82 83 84 855 86 86.5 87
neue Packung 9742 89 41 405 44 48 56 63 67 72 75 7 79 80 815 825 83 84
neue Packung 8436 90 43 45 51 60 65 70 75 78 80 81.5 83 84 845 85 86
neue Packung 6686 89 42 43 47 55 64 69 73 78 80 81 82 835 84 85 86 87
Kugelkat. 5000 89 47 49 53 57 61 64 67 70 73 755 775 79 805
Kugelkat. 500 89 74 80 83 85
Kugelkat. 4000 89 50 52 56 61 65 69 72 75 765 79 80 81
Kugelkat. 1000 89 66 71 77 81 84 85
Kugelkat. 2000 89 60 64 68 74 78 81 84
Kugelkat. 3000 89 58 62 66 71 75 78 80 82 83 84
Kugelkat. 5806 89 50.5 53 57 61 64 67 70 72 74 765 78
Kugelkat. 6752 89 50 53 55.5 59 61.5 65 67 70 72 74 76
Kugelkat. 9401 89 45 47 50 53 56 59 62 64 67 70
Kugelkat. 7613 89 49 52 55 58 61 64 67 695 72 74
Kugelkat. 8663 89 47 50 53 56 59 615 64 665 69 71
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8.3 Rohdaten Gleichgewichtskonstante MCH < 3 H, + Toluol

T [°C] MCH-Feed Tol.-Feed H2-Feed p MCH.0 P Tol.0 p Hz0 % Tol % MCH

[ml/h] [ml/h] [mimin]  [kPa] kPal [kPa]
306 0.0 156  105.3 0.0 3549 67951 7.25 92.75
306 0.0 1.56 94.7 0.0  39.38 67862 7.47 9253

306.5 0.0 1.56 94.7 0.0  40.70 701.30 7.60 92.40

306.5 0.0 0.90 64.2 0.0 3502 70698 7.61 92.40
328 0.0 0.90 64.2 0.0 3455 697.45 27.27 7273
328 0.0 0.15 94.7 0.0 3.85 715.15 27.77 72.23

326.5 0.0 0.14 94.7 0.0 3.87 72313 2320 76.80

356.5 0.0 0.14 94.7 0.0 3.80 72020 7450 25.50
356 0.0 1.00 64.2 0.0  37.46 68154 7354 26.46
338 0.90 0.0 619  29.16 0.0 685.84 47.12 52.88
304 0.90 0.0 619  29.20 0.0 686.80 7.17 92.83

304.5 0.76 0.0 46.7  32.44 0.0 68556 7.13 92.87
340 0.67 0.0 46.7  28.94 0.0 691.06 50.70  49.30
368 0.58 0.0 46.7  25.45 0.0 69555 82.99 17.01
370 0.44 0.0 314 2845 0.0 693.55 8550 14.50
370 0.64 0.0 46.7  27.48 0.0 68752 90.62  9.38
371 1.26 0.0 619  30.84 0.0 667.16 91.17  8.83
370 0.50 0.0 314  31.66 0.0 68234 8658 13.42

309.5 0.83 0.0 619  27.20 0.0 693.80 832 91.68

310.5 0.63 0.0 46.7  27.26 0.0 69574 9.06 90.94
311 0.49 0.0 314  31.35 0.0 690.65 8.75 91.25

345.5 0.93 0.0 619  30.22 0.0 690.78 59.86 40.14
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8.4 Rohdaten Kinetik der Dehydrierung von MCH

Temp. MCH-Feed H2-Feed N2-Feed Druck pMCH,0 pH2,0 Umsatz

[°C] [ml/h] [NmI/min] [Nml/min]  [kPa] [kPa] [kPa] [%0]
295.5 5.85 259 512.34 759.5 16.48 249.49 9.15
283.5 5.57 259 512.34 757 15.65 248.93 5.44
282.5 5.85 259 512.34 758.5 16.46 249.16 4.00

313 5.98 259 512.34 758 16.80 248.88 25.55

299 5.875 259 512.34 771 16.80 253.25 9.53

325 6.83 259 51234 770 19.43 252.02 34.82

319 5.85 259  753.34 776 12.89 19524 27.95

315 5.88 48.43 711.5 774 17.12 48.24 20.95

283 5.9 48.43 711.5 766 17.00 47.73 5.30

294 5.9 48.43 711.5 785 17.43 48.92 9.82

294 5.9 48.43 711.5 785 17.43 48.92 9.06

297 5.81 48.43 711.5 785 17.17 48.93 11.50
296.5 5.91 259 51234 789 17.29 259.12 11.26
290.5 5.91 259 512.34 785 17.20 257.81 8.30
308.5 5.91 259 512.34 792 17.36 260.11 21.50

306 5.85 48.43 711.5 795 17.50 49.55 22.45
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8.5 Simusolv-Programm zur Bestimmung kinetischer
Parameter

Die Eingangswerte fur dieses Programm finden sich in Anhang 8.4; die
Ergebnisse sind in Tabelle 4.5 und in den Abbildungen 4.5 bis 4.7 zu sehen.

PROGRAM MCH-Kinetik

" Program for the calculation of the preexponential
factor and the activation energy from isothermal
experiments '

Wwritten by R.Manser, changed by T. Schildhauer,
28.1.2000"

INITIAL

" TOe Reference Temp.for Equil. Constant K '
"R molar Gas Constant J/mol K '
' Lifeed MCH-Feed ml/h '
' FH2 H2-Feed Nml/min '
" FN2 N2-Feed Nml/min '
" Pr Absolute Pressure kPa '
" Tr Reaction Temperature K

" DHr Reaction Heat J/mol '
" EA Activation Energy J/mol '
"MW Molar Weight g/mol '
"X mol conv./(total molar flow at t=0) mol/mol '
' RG Rate of Reaction mol/s cm3'
T Independant Variable (Reactor Volume) cm3 '
" YTOL real conversion of MCH mol/mol '
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CONSTANT TOE=650.0, R=8.31441, Tr=564.15
CONSTANT PR=752.0, FH2=300.0, FN2=100.0, LIF=6.5
CONSTANT A1=1.343e-7, E1=137110.0

Ki = A1 * EXP(-(1.0/TR-1.0/573.15)*E1/R)
CONSTANT A2=1.343e-2, E2=337110.0

K2 = A2 * EXP(-(1.0/TR-1.0/573.15)*E2/R)

CONSTANT A3=3.6E+9, DHr=217532.0

KEQ= A3 * EXP(-(1.0/TR-1.0/TOE)*DHr/R)

CONSTANT MWMCH=98.188, MWTOL=92.141

NH20 = FH2 / 22410 / 60.0
NMCHO= LIF *0.769/ 3600.0 / MWMCH
NN20 = FN2 / 22410 / 60.0

TOFEED= NH20 + NMCHO + NN20

" Molar Fractions in the Feed

YMCHO = NMCHO / TOFEED
YN20 = NN20 / TOFEED
YH20 = 1.0 - YMCHO - YN20

VARIABLE T = 0.0

‘mass of catalyst'
CONSTANT TSTOP = 0.7018

CONSTANT Points = 5000.0
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CINT = TSTOP/Points

ALGORITHM IALG=5

CONSTANT X0=0.0

END $ 'INITIAL'

DYNAMIC

DERIVATIVE

TOFLOW=TOFEED* (1.+3.*X)
PMCH=PR* (YMCHO-X) / (1.+3.*X)
PTOL=PR* (X)/(1.+3.*X)
PHYD=PR* (YH20+3.*X) / (1.+3.*X)
RG=K1* (PMCH-PTOL/KEQ*PHYD*PHYD**2.)

'RG=K1* (PMCH-PTOL /KEQ*PHYD*PHYD**2.)/ (1+k2*pTol)"
DXDT=RG/TOFEED
X = INTEG (DXDT,XO0)

END $ 'DERIVATIVE'

' Result of the GC-Analysis '

YTOL = PTOL*100. / (PMCH+PTOL)

' MASS PERCENTAGE

XWT = 100.0 * YTOL * MWTOL / (YTOL*MWTOL+(1.0-
YTOL ) *MWMCH)

TERMT(T.GE.TSTOP)
END $ 'DYNAMIC'

END $ 'PROGRAM
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Beispiel fur ein Programm-Output:

DESCRIPTION PARAMETER ESTIMATES STANDARD
—————————————————————————————— DEVIATION

INITIAL FINAL

LOG LIKELIHOOD FUNCTION -33.153 -29.074

A1 1.34300E-07 1.52279E-07 3.977E-09
E1 1.37110E+05 1.49304E+05 5.608E+03

YTOL YTOL STANDARDIZED  RESIDUAL
T OBSERVED  PREDICTED % ERROR  RESIDUAL PLOT
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 9.153 9.488 -3.66 -0.304 *|
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 5.440 4.805 11.67 1.00 | ¥x*x
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 4.000 4.532 -13.30 -1.01 FEEH
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 25.55 22.88 10.44 0.899 | xxHx
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 9.525 11.56 -21.32 -1.51 FrEKKK |
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 34.82 38.44 -10.39 -0.811 *EH |
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 27.95 25.08 10.28 0.886 | *Hx*
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 20.95 27.02 -28.99 -1.94 FrEKRKIAK |
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 5.300 5.277 0.43 3.723E-02
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 9.815 9.857 -0.43 -3.661E-02
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 9.057 9.857 -8.83 -0.699 bkl
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 11.50 11.54 -0.31 -2.626E-02
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 11.26 10.26 8.89 0.766 | x**
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 8.300 7.343 11.53 0.994 | xx*x
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 21.50 19.04 11.45 0.986 | xxHx
0.0000E+00 0.0000E+00 0.0000E+00 0.00 0.000E+00
0.7018 22.45 18.29 18.53 1.60 | FxHxHxE
STATISTICAL SUMMARY
MAXIMIZED WT RESID WEIGHTED  STANDARD  PERCENTAGE
LOG LIKELIHOOD  SUM OF RESIDUAL ERROR OF  VARIATION WEIGHTING
FUNCTION SQUARES SUM ESTIMATE EXPLAINED PARAMETER
YTOL -29.07 0.216 9.655E-02 0.119 98.514 2.00
CORRELATION MATRIX
Al E1
Al 1.000
E1 -0.2899 1.000
VARIANCE - COVARIANCE MATRIX
Al E1
Al 1.5815E-17
E1 -6.4655E-06 3.1455E+07
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8.6 Madonna-Programm fir die Reaktorsimulation

Die Ergebnisse dieser Simulation finden sich in den Abbildungen 5.6 bis 5.8.

{(C) Tilman Schildhauer Juli 2000}
{MCH -> Toluene + 3 H2 }

METHOD stiff {semi-implizites Verfahren}
{Volumina, Reaktormasse}
rename time=z {Reaktorldange wird Integrationsvariable [m]}

rename starttime=zstart
rename stoptime=zend
rename dt=dz

rename dtmax=dzmax

dtout=0.001

dzmax=0.005

zstart=0.0

zend=0.34 {Gesamtlange [m]}

dz=0.000001 {Schrittweite}

dtube=0.01867 {innerer Rohrdurchmesser [m] abziglich Schutzrohr}
R=8.31441 {Gaskonstante J/mol K}

P=805.0 {Reaktordruck in kPa}

dp=0.0017 {Partikeldurchmesser in m}

a=2300. {spezifische geom. Oberflache in m2/m3}
diffH2=1.5e-5+.5e-5*%(T-300.0)/100 {Diffusionskoeffizient Wasserstoff [m2/s]}
diffMCH=1.9e-7+.7e-7*(T-300.0)/100 {Diffusionskoeffizient MCH [m2/s]}
knudsen=2.0e-6

init T=404.0 {Eingangstemp. [°C]}

init T'=0.0

TSandb=392.0 {Wandtemp. [°C]}

n=0.1 {Aktivitatsfaktor}

lambdatraeger=18.0 {Warmeleitfahigkeit des Tragers}

Uaussen=165. {ausserer WU-Koeffizient in W/m2 K}

rhokat= 485.0 {Katalysatordichte [kg/m3]}
Pumpenleistung=2.07{Eingangsmassenstrom in I/h}

yMCHO0=1.0 {Molanteil MCH im Eingang}

yH20=0.0 {Molanteil H2 im Eingang}

mwMCH=98.188 {Molmasse MCH in kg/kmol}

mwTOL=92.141 {Molmasse Toluol in kg/kmol}

mwH2=2.016 {Molmasse H2 in kg/kmol}

{kinet. Parameter, mol/kg s kPa bei 300°C}
k1=1.5227915e-4*EXP(-149300.0/R*(1.0/(T+273.15)-1.0/573.15))*n
{Gleichgewichtskonstante in kPa3}
keq1=3.60e9*exp(-217652.0/R*(1.0/(T+273.15)-1.0/650.0))

{Reaktionsenthalpie J/mol}
H1=217652.0

{Warmekapazitaten J/kg K bei 300 - 400°C, VDI-Atlas}
cpmassMCH=(T-300.)/100.*348.+2650.
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cpmassTol=(T-300.)/100.¥239.+2047.
cpmassH2=14410.0

{Wéarmekapazitaten J/mol K bei 300 - 400°C, VDI-Atlas}
cpMCH=cpmassMCH*0.098188
cpTol=cpmassTol*0.092141

cpH2=29.05

cpmol= cpmass*mwGe/1000

{dyn. Viskositaten Ns/m2 bzw Pa s bei 300 - 400°C, VDI-Atlas bzw. NSRDS}
viskMCH=(T-300.)/100.*0.182e-5+1.2217e-5
viskTol=(T-300.)/100.*0.21e-5+1.33e-5
viskH2=(T-300.)/100.*0.15e-5+1.39e-5

{Warmeleitfahigkeiten W/mK bei 300 - 400°C, VDI-Atlas bzw. NSRDS}
lambdaMCH=(T-300.)/100.*0.013+0.0428
lambdaTol=(T-300.)/100.*0.011+0.037
lambdaH2=(T-300.)/200.*0.036+0.285

{Molenstréme}
Feed= Pumpenleistung*0.769/3600 {kg/s}

area= dtube*dtube*3.14159/4.0 {Querschnittsflache in m2}

G = Feed /Area {Massenstromdichte in kg/m2 s}
mwGe0=yh20*mwH2+yMCHO*mwMCH {Molmasse der Mischung am Eingang in
kg/kmol}

mwGe=yh2*mwH2+yMCH*mwMCH+ytol mwTol = {Molmasse der Mischung am
Eingang in kg/kmol}

NGe0= Feed/(mwGe0/1000.){Molenstrom am Reaktoreingang in mol/s}

init NMCH=NGe0*yMCHO { jeweils [mol/s] }

Init NH2=0.0

Init NTOL=0.0

NGe= NMCH+NTOL+NH2

NGe2=Feed/mwGe*1000

{Molenbriiche}
yMCH=NMCH/NGe
yTol=NTOL/NGe
yH2=NH2/NGe

{Massenanteile}
wMCH=NMCH*0.098188/feed
wTol=NTOL*0.092141/feed
wH2=NH2*0.002016/feed

{cp-Brechnung, J/mol K}
cp=(yMCH*cpMCH+yTOL*cpTOL+yH2*cpH2)

{cp-Brechnung, J/kg K}
cpmass=(WMCH*cpmassMCH+wTOL*cpmassTOL+wH2*cpmassH2)
{Viskositats-Brechnung, Ns/m2 (= Pa s)}
Visk=(yMCH*VviskMCH+yTOL*viskTOL+yH2*viskH2)
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{Wéarmeleitfahigkeits-Brechnung, W/mK}
lambda=(yMCH*lambdaMCH+yTOL*lambdaTOL+yH2*lambdaH?2)

{dimensionslose Kennzahlen}

Retube= G*dtube/visk

RePartikel= G*dp/visk
Pr=cpmass*visk/lambda
Nu=0.48*Repartikel(0.5334)*(Pr)*0.3333
Uinnen=(1./lambda*dp/Nu)”-1.

Ua=Uaussen*1

U=(1./Uinnen+1./Ua)"-1.
lambdaax=(0.15*lambdatraeger+0.85*lambda)

{Partialdruck- und Konzentrationsberechnung}

pMCH= yMCH*P {Partialdriicke in kPa}

pTOL =yTOL*P

pH2= yH2*P

cMCH=pMCH*1000.*R*(T+273.15) {Konzentrationen in mol/m3}
CTOL=pTOL*1000.*R*(T+273.15)

cH2=pH2*1000.*R*(T+273.15)

{Modell Kinetik d(n/t)/dV=R, R= k* (yi* p)**n }
R1=rhokat*k1*area*(pMCH)*(1. - (pTOL*(pH2*pH2*pH2) / ( keql*pMCH)))
Eq=(1. - (pTOL*(pH2*pH2*pH2) / ( keql*pMCH) ) )

NMCH'= -R1*faktorMe

NTOL'= R1 *faktorMe

NH2' = 3.0* R1 *faktorMe

{Dall: Damkd&hlerzahl zweiter Art, Stofftransportlimitierung, wenn Dall>11}
diff=(1-yH2 )*diffMCH+yH2*diffH2
Dall=(R1)/area*dp/2*R*(T+273.15)/(1000*pMCH)/diff/a

faktorMe= if Dall< 0.1 then 1. else 0.1/Dall
Mears=(R1)/area*(0.0001)*R*(T+273.15)/1000/pMCH/Knudsen/a

{Reaktionswarmefluss Q=R*dV*H [J/s]}

Qreakt =(R1* H1)*dz*faktorMe

{Warmefluss durch Strahlung, Emissivitat 0.526 fiir ox. Stahl, Einstrahlzahl=1}
QStrahlung=((Tsandb+273.15)"4-(T+273.15)"4)*0.35*5.67e-
8*dtube*3.141592654*dz
T"=-(G*cpmass*T'+(R1*H1*faktorMe-(QStrahlung/100/dz))/area -
4*U/dtube*(TSandb - T) ) / lambdaax

Xreact=yTOL/(yTOL+yMCH) {Umsatz, falls kein Toluol im Feed!!}
Ueff=-((QStrahlung/dz) - 4*area*U/dtube*(T- TSandb))/(4*area*U/dtube*(T-
TSandb))*U

Jmolekular=-knudsen/R/(T+273.15)*(1000*pMCH)/0.0001
Dpois=(4.0e-7)"2*P*1000/R/(T+273.15)*1e-6*R*(T+273.15)/8/visk/10
Jpoiseuille=Dpois/R/(T+273.15)*(1000*pMCH)/0.01*yMCH
Jdiff=Jpoiseuille+Jmolekular
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8.7 Axiale Veranderung der Warmedurchgangskoeffizienten

Der Warmetransport im Reaktormodell beruht auf einer Hintereinander-
schaltung des aul3eren Warmeubergangskoeffizienten o ., und des inneren
Warmeubergangskoeffizienten o denen der Transport durch Strahlung
parallel geschaltet ist.

innen?

Der aulere Warmeubergangskoeffizient o, .., hat dabei den durch die Ver-
gleichsmessung bestimmten Wert von 165 W/m’K. Der innere Warmeiiber-
gangskoeffizient o, wird jedoch durch die ermittelten Nu-Pr-Re-Analogien
berechnet und andert sich daher mit der Zusammensetzung der Gasphase.
Wegen der hohen Warmeleitfahigkeit des Reaktionsproduktes Wasserstoffs
verdoppelt sich der innenseitige Warmeulbergang Uber die Reaktorlange von
etwa 240 W/m’K auf 450 W/m’K. Da jedoch der duRere Transportwiderstand
den “Flaschenhals” bildet, ist die Variation des Warmedurchgangskoeffi-

zienten U__ deutlich geringer (98 W/m’K bis 121 W/m’K).

global

Der effektive Warmetransportkoeffizient U, liegt wegen der Strahlung um
etwa 16% - 20% dariiber (121 W/m’K bis 141 W/m’K).
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