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1 Einleitung und Zielsetzung

Die Katalyse spielt in der chemischen Industrie eine herausragende Rolle, da der Ein-
satz von Katalysatoren in einer Vielzahl von technischen Verfahren z.B. in der Petro-
chemie, der pharmazeutischen Industrie, der Nahrungsmittelproduktion oder auch
beim Umweltschutz unabdingbar ist. Es wird vermutet, dass 80 % der erwirtschafte-
ten Gewinne in der chemischen Industrie und 20 % der Weltwirtschaft direkt oder
indirekt von der Katalyse abhangen [1], weshalb diese eine Schlisselfunktion in der
Okologischen und 6konomischen Wertschopfung einnimmt. Sowohl Ansatze zur Ver-
besserung bestehender Verfahren als auch die Entwicklung neuartiger Katalysatoren,
Prozesse und Technologien zur effizienten Synthese stehen daher im Fokus der Kata-
lyseforschung.

Hinsichtlich der Wahl des Katalysators ist entsprechend der Art der Anwendung und
auch der Prozessfihrung zwischen der homogenen und der heterogenen Katalyse zu
unterscheiden. In vielen Applikationen werden feste Katalysatoren in Form von Sus-
pensionen bzw. im Festbett eingesetzt. Bei der Realisierung von industriellen Prozes-
sen muss hierbei stets ein Kompromiss zwischen Produktivitat, Selektivitat, Sicher-
heit, Investitions- und Betriebskosten und weiteren Faktoren geschlossen werden. In
Bezug auf verfahrenstechnische Aspekte unterscheiden sich Suspensionsreaktoren
grundlegend von Festbettreaktoren; beide Reaktortypen bieten Vor- und Nachteile.

So lasst sich bei der Verwendung von Suspensionsreaktoren sowohl ein ausreichen-
der Stofftransport aller Edukte zur katalytischen Oberflache als auch eine entspre-
chende Warmeabfuhr - bei exothermen Reaktionen - sehr leicht realisieren und somit
das gesamte Potential des eingesetzten Katalysators nutzen. Aufgrund der hohen In-
vestitions- und Betriebskosten dieser zumeist diskontinuierlich betriebenen Prozesse,
der aufwendigen Abtrennung des suspendierten Katalysators und der vergleichsweise
geringen volumenbezogenen Produktivitdit kommen in der Industrie, gerade bei der
Synthese groRRer Stoffmengen bzw. in groBen Malstaben, hauptsachlich Festbettre-
aktoren zum Einsatz.

Im Falle von dreiphasig katalysierten Reaktionen lassen sich drei Arten von Festbett-
reaktoren unterscheiden: Rieselbettreaktoren, Blasensdulenreaktoren und Rohrbiin-
delreaktoren. In allen drei Reaktortypen werden vergleichsweise grofRe Katalysator-
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partikel (> 1 mm) verwendet, um hohe Druckverluste und einen Materialaustrag zu
vermeiden. Dieser Umstand flhrt zwangsweise zu einem komplexen Wechselspiel
zwischen der chemischen Reaktion und den entsprechenden gegebenenfalls limitie-
renden Stoff- und Warmetransportmechanismen. Bei der Auslegung von Festbettre-
aktoren spielt neben dem Kostenfaktor, den eingesetzten Materialien und Geraten
die Kenntnis der Reaktionskinetik und der Hydrodynamik sowie des Warme- und
Stofftransports eine entscheidende Rolle, um eine ergiebige und gleichermalen si-
chere Betriebsweise zu garantieren. Eine der groBten Herausforderungen fir den
Chemieingenieur ist es hierbei, wissenschaftliche Erkenntnisse aus den Laboranlagen
in industrielle GroBenordnungen umzusetzen, das so genannte ,Scale-up”. Um die
Funktionstlichtigkeit einer Pilot- oder Industrieanlage sicherzustellen, ist das Wissen
um eine Vielzahl von Parametern und prozessrelevanten Faktoren essenziell. Daher
haben Ingenieure Uber die Jahre hinweg Korrelationen und Modelle entwickelt, um
verschiedene Reaktionen und Prozesse zu beschreiben; jedes Modell stellt natirlich
nur eine vereinfachte Situation der Realitat dar und stoRt unter gewissen Umstanden
an seine Grenzen.

Zur Beschreibung der auftretenden Stoff- und Warmetransportprozesse in Verbin-
dung mit der chemischen Reaktion im Inneren des katalytischen Pellets wird in aller
Regel das Modell von Thiele [2] und Zeldovich [3] herangezogen. Der duBere Warme-
und Stofflibergang wird Uber empirische Korrelationen bestimmt und ggf. bedient
man sich hierbei der Annahme der Analogie von Warme- und Stofftransport. Diese
konventionellen Ansatze bertlicksichtigen allerdings nur hydrodynamische Eigenschaf-
ten eines reaktiven Systems; ein moglicher Einfluss der chemischen Reaktionen wird
nicht beachtet.

Dementgegen wird im Zuge der so genannten Oszillationstheorie [4—-10] die Mdglich-
keit einer Gas-Dampf-Blasenbildung und deren Auswirkung bei heterogen katalysier-
ten Reaktionen mit Gasproduktion oder bei exothermen heterogen katalysierten Re-
aktionen bericksichtigt. Im Fall der gasproduzierenden Reaktion kénnen aufgrund
einer Ubersattigung der Fliissigphase im Inneren des Pellets unter entsprechenden
Bedingungen Gasblasen entstehen, wohingegen bei exothermen Reaktionen die
Uberhitzung des Pellets fiir eine Gas-Dampf-Blasenbildung verantwortlich ist. In bei-
den Fallen wirkt sich nach dieser Theorie die Blasenbildung sowohl auf den dulieren
als auch den inneren Stoff- und Warmetransport aus. Beim Wachstum einer Blase
innerhalb einer Pore wird Flissigkeit verdrangt und ein konvektiver Stoff- und War-
mestrom innerhalb der pordsen Struktur erzeugt. Die Blase erreicht unter bestimm-
ten Umstanden die duRere Oberflaiche des Katalysatorpartikels und bei einer be-
stimmten GrolRe - in Abhdngigkeit der Umstromungsgeschwindigkeit - reilt sie dort
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ab. Die entleerte Pore fullt sich auf Grund der Kapillaritat wieder, der Vorgang wie-
derholt sich, und es kommt zu einer oszillierenden Bewegung der Fliissigphase inner-
halb der Pore.

In unterschiedlichen praktischen Arbeiten, die sich bspw. mit der elektrolytischen
Stoffumsetzung [11], Loslichkeitsprozessen [12] oder Reaktionen mit Gasproduktion
[13] befassen, konnte gezeigt werden, dass konventionelle Ansatze unter bestimmten
Bedingungen die realen Verhaltnisse nicht mehr in zufriedenstellender Weise wie-
dergeben kdnnen, da es zu einer Gas-Dampf-Blasenbildung kommt. Auch Studien zu
vergleichsweise einfachen Siedeprozessen wie z.B. beim Siedekiihlen zeigen, dass die
ablaufenden Warme- und Stofftransportprozesse von vielen Parametern abhangen
und von dulRerst komplexer Natur sind, die bis heute nicht vollstandig erklart werden
kann.

Die Gas-Dampf-Blasenbildung bei dreiphasig katalysierten exothermen Reaktionen ist
Gegenstand der vorliegenden Arbeit. Hierbei wurde der Einfluss der auftretenden
Oszillationen sowohl auf den externen als auch den internen Stoff- und Warmetrans-
port analysiert, um Rickschlisse auf die Anwendbarkeit konventioneller Ansatze zie-
hen zu kdnnen und ein besseres Verstandnis der komplexen Vorgange bei dreiphasig
katalysierten Reaktionen zu erlangen. Ein weiteres Ziel war es, die effektive Reakti-
onsgeschwindigkeit bei definierten Bedingungen qualitativ und quantitativ vorhersa-
gen zu kénnen und Ansatzpunkte einer verbesserten Prozessfiihrung zu erarbeiten,
auch mit dem Vorhaben, einen sicheren Betrieb bestehender Anlagen zu gewahrleis-
ten.

Als Modellreaktion wurde die nickelkatalysierte Hydrierreaktion von 1-Hexen zu
n-Hexan gewahlt. 1-Hexen und n-Hexan sind sehr gut zu handhaben, da sie bei Raum-
temperatur flissig vorliegen; beide Stoffe weisen dennoch hohe Dampfdriicke bei
vergleichsweise moderaten Temperaturen auf. Weiterhin spielen Hydrierreaktionen
eine bedeutende Rolle in groRtechnischen Prozessen wie z.B. dem Hydrotreating und
Hydrocracking in Raffinerien u.v.a.m..
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Um die Grenzen konventioneller Ansétze und empirischer Korrelationen durch einen
méglichen Einfluss von Oszillationen bzw. von einer Gas-Dampf-Blasenbildung her-
auszuarbeiten, wurden die experimentellen Ergebnisse zundichst nach konventionellen
Ansdtzen interpretiert. Hierbei wurden klare Widerspriiche zwischen den experimen-
tellen Daten und der klassischen Theorie erkannt, die wiederum mit Ansdtzen der Os-
Zillationstheorie bewertet und interpretiert wurden.

Im nachfolgenden Kapitel werden daher zundchst die klassischen Ansdtze zur Be-
schreibung der heterogen katalysierten Hydrierreaktion von 1-Hexen vorgestellt. Die
Schwierigkeiten bei der Beschreibung, die sich insbesondere bei vorliegender Reaktion
ergeben, werden klar aufgezeigt. Den konventionellen Theorien folgt eine qualitative
Darstellung von einfachen Siedeprozessen und den dabei verwendeten Modellen. Die
Diskussion dhnlicher Mechanismen mit einer chemischen Reaktion fiihrt abschliefsend
auf die Oszillationstheorie, welche qualitativ die Prozesse bei einer Gas-Dampf-
Blasenbildung bei dreiphasigen katalysierten Reaktionen beschreibt.

2.1 Klassische Ansatze zur Beschreibung heterogen-katalysierter Reaktionen

Mittels klassischer Modelle ist sowohl eine Beschreibung der Mikro- als auch der
Makrokinetik moglich. Die chemische Reaktion bzw. die Mechanismen der stofflichen
Umsetzung auf molekularer Ebene werden hierbei durch die Mikrokinetik veran-
schaulicht. Die Makrokinetik bezieht dariiber hinaus auch Stoff- und Warmetrans-
porteinfliisse an den Phasengrenzen im gesamten (Reaktor-) System mit ein. Schon
die Einordnung der chemischen Reaktion in die nachfolgend dargestellten zehn ,,Pro-
zessschritte” einer dreiphasig katalysierten Reaktion zeigt, dass die Mikro- und die
Makrokinetik hinsichtlich der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit eng miteinander
verbunden sind (Bild 2.1):

1. Diffusion des Gases in der Gasphase hin zur Gas-Flussig-Grenzflache

N

Ubergang des Gases in die Fliissigphase

w

Stofftransport der Komponente der Gasphase in die Bulkphase der Flissigkeit

P

Stofftransport der Edukte aus der Bulkphase zur Katalysatoroberflache
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5. Diffusion der verschiedenen Komponenten innerhalb der Porenstruktur des Kata-
lysators zu den aktiven Zentren

Adsorption der Reaktanden an aktiven Zentren

Chemische Reaktion der Edukte

Desorption der entstandenen Produkte

O 0 N O

Diffusion der Produkte innerhalb der Porenstruktur zur duReren Oberflache des
Katalysators
10. Externer Stofflibergang der Produkte in die Bulkphase

Gasphase

ooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooooo

3 Gas-Flussig-Phasengrenze

---------------------------------------------------------------------------

aktive Zentren
(z.B. Metall)

---------
«

Flissigphase

>0 @ T_ O

é "; ? Fliissig-Fest-Phasengrenze
'

Kata'!ysatorpartikel

Bild 2.1 Schematische Darstellung der zehn Prozessschritte bei der heterogenen
dreiphasigen Katalyse fiir die an der Reaktion (A > B) beteiligte Komponente A
[14].

Streng genommen zahlt lediglich die chemische Reaktion (7) zur Mikrokinetik. Im All-
gemeinen wird aber auch die Adsorption (6) der Edukte an bzw. die Desorption (7)
der Produkte von den aktiven Zentren zu diesem Bereich gezahlt.
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Je nach Prozessbedingungen kommt es zu einer Limitierung bzw. Beeinflussung der
Reaktion durch die chemische Reaktion, die Porendiffusion oder den externen
Stofftransport. Die Prozesstemperatur spielt hierbei eine entscheidende Rolle. Im
nachfolgenden Bild 2.2 ist der Einfluss der verschiedenen Arten der Limitierung auf
die effektive Reaktionsgeschwindigkeit dargestellt; die logarithmierte effektive Reak-
tionsgeschwindigkeitskonstante ist hierzu in Abhangigkeit von der reziproken Tempe-
ratur aufgetragen. Die Temperaturabhangigkeit dieser Reaktionsgeschwindigkeits-
konstanten wird hierbei durch die scheinbare Aktivierungsenergie E,,, wiedergege-
ben. Mit steigender Temperatur verschiebt sich diese von der chemischen Aktivie-
rungsenergie E, hin zur formalen Diffusionsenergie Ep.

Bei niedrigen Temperaturen ist die chemische Reaktion der begrenzende Faktor, d.h.
die chemische Reaktion ist deutlich langsamer als der duRere und der innere
Stofftransport. Das Konzentrationsprofil im Katalysatorkorn ist daher Gber den gan-
zen Durchmesser konstant und entspricht der Konzentration des umgebenden Medi-
ums. Die Abhangigkeit von der Temperatur wird Uber die Aktivierungsenergie E, be-
schrieben (vgl. Abschnitt 2.1.1).

Mit zunehmender Temperatur steigt der Einfluss der Porendiffusion und die Diffusi-
onsprozesse im Inneren des Partikels bestimmen die effektive Reaktionsgeschwindig-
keit. Im hier dargestellten idealisierten Fall liegt keine Einschrankung durch den dulie-
ren u.U. konvektiven Stofftransport vor, d.h. die Oberflachenkonzentration entspricht
in erster Naherung der Konzentration des umgebenden Mediums, wohingegen im
Inneren des Partikels ein Konzentrationsabfall stattfindet. Die Temperaturabhangig-
keit ist im Fall der Porendiffusionslimitierung deutlich geringer als bei der rein chemi-
schen Limitierung, da hier nicht nur die Aktivierungsenergie sondern auch die formale
Diffusionsenergie einen Einfluss zeigt (vgl. Abschnitt 2.1.2.3).

Werden vergleichsweise hohe Temperaturen erreicht, so wird die chemische Reakti-
onsgeschwindigkeit so hoch, dass die Reaktanden schon an der dufSeren Oberflache
des Partikels abreagieren und nicht erst in den Partikel hineindiffundieren. In diesem
Temperaturbereich ist die effektive Reaktionsgeschwindigkeit im Wesentlichen vom
dulleren Stofftransport abhangig und ein Einfluss der Temperatur kaum noch vor-
handen, da lediglich die formale Diffusionsenergie eine Rolle spielt (Es, < Ep << Ep
siehe Abschnitt 2.1.2.2). Die klare Abtrennung einzelner Bereiche, wie in Bild 2.2 dar-
gestellt, entspricht nicht realen Systemen, da die oben beschriebenen Transport- und
Umwandlungsprozesse stets gleichzeitig - jedoch mit unterschiedlicher Auspragung -
auftreten.
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Bild 2.2 Darstellung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten und
der entsprechenden Konzentrationsverldufe der limitierenden Komponente in
Abhdngigkeit von der Art der jeweiligen Limitierung bzw. der reziproken Tempe-
ratur.

2.1.1 Die chemische Reaktion und deren intrinsische Kinetik

@) zu n-Hexan

Die als Modellreaktion gewahlte katalytische Hydrierung von Hexen
stellt eine vergleichsweise einfache exotherme und irreversible Reaktion mit nachfol-

gender Stochiometrie dar:

CeHp, + H, — _kat CeHg AH = -125 kJ/mol

@ Die Umwandlung von 1-Hexen folgt nicht immer dem direkten Weg zu n-Hexan und es bilden sich
im Verlauf der Reaktion Hexen-Isomere, die wiederum zu n-Hexan weiterreagieren. Da sich die
Reaktion der Isomere kaum von der Reaktion von 1-Hexen unterscheidet und praktischerweise
auch nur vergleichsweise geringe Mengen der Isomeren gefunden wurden, wird die Isomerisie-
rung bei allen weiteren Darstellungen und Untersuchungen aulBer Acht gelassen. Der weiterhin
verwendete Begriff ,Hexen” bezieht sich daher auf 1-Hexen und alle seine Isomeren.
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Liegt bei der Umsetzung keine Stoff- und Warmetransportlimitierung vor, so spricht
man von der intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit, die durch verschiedene mecha-
nistische Modelle beschrieben werden kann [15].

Entsprechend dem Langmuir-Hinshelwood-Modell miissen beide Reaktanden auf den
katalytischen Zentren adsorbieren, miteinander reagieren und das entstandene Pro-
dukt desorbieren. Ausgehend von einer im Gleichgewicht stehenden Adsorption und
Desorption kann der Belegungsgrad der jeweiligen Komponente und somit die Reak-
tionsgeschwindigkeit ermittelt werden.

Die Adsorptionsgeschwindigkeit einer Komponente i lasst sich dabei nach
Gleichung 2.1 schreiben:
rad,i =Kad,i i -\1= 64, —Ocyh,) (2.1)

Die Desorptionsgeschwindigkeit einer Komponente i hangt, entgegen der Adsorpti-
onsgeschwindigkeit, nicht von der Konzentration sondern nur vom Bedeckungsgrad 6;
dieser Komponente ab:

bes i :KDes,i -; (2.2)
Kagi und Kpes ; sind die Adsorptions- bzw. die Desorptionskonstanten.

Im Gleichgewichtszustand ist die Desorptionsgeschwindigkeit gleich der Adsorptions-
geschwindigkeit. Unter der Annahme, dass sowohl der Wasserstoff als auch das He-
xen adsorbieren, lassen sich mit der Gleichung 2.3 die jeweiligen Bedeckungsgrade
berechnen:

Ki'Ci

i

= 2.3
1+KH2 "CH, +KC6H12 "CCeH, (2:3)

K; stellt hierbei den Quotienten aus der jeweiligen Absorptions- und Desorptions-
konstanten dar:

Kad,i
K== (2.4)

KDes,i

Die Reaktionsgeschwindigkeit ergibt sich nach Langmuir-Hinshelwood (LH) durch die
Beziehung in Gleichung 2.5; k., ist dabei die chemische Reaktionskonstante:

Ki, -KcgHip "CH, "CCgHyy

ri =k, -6 -0, =k.p -

int,LH =Xch "YH, "YCeH;, =Keh (1+KH2 i, +Ke o) 'CC6H12)2 (2.5)
Nach Horiuti und Polanyi [16] kann der oben dargestellte Ansatz zur Beschreibung der
Hydrierung von Olefinen herangezogen werden. Dementgegen geht das Modell von
Twigg (Tw) davon aus, dass beide Edukte auf den aktiven Zentren konkurrierend ad-
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sorbieren, die Reaktion eines adsorbierten Olefins bzw. dessen aktivierter Doppelbin-
dung jedoch mit einem, zunachst nicht adsorbierten, Wasserstoffmolekil stattfindet
[17]. Die Reaktionsgeschwindigkeit hangt dann vom Bedeckungsgrad des Olefins, der
chemischen Reaktionskonstanten und der H,-Konzentration ab:

KC6H12 "CCHyy "CH,

lint Tw = Kch '6C6H12 CH, =Keh (2.6)

1+KH2 "CH, +KC6H12 "CCgHy,

Unter der Annahme, dass Ky, € yy >> Kegnio'C cnra ergibt sich ein in Gleichung 2.7 dar-

gestellter Ansatz, der im Fall der 1-Octen-Hydrierung an einem Nickelkatalysator von
Battsengel (Ba) verifiziert wurde [17]:

'KC6H12 'CCH1, "CH,
1+KH2 'CHZ

fint,Ba = Kch (2.7)
Die Vielzahl der moglichen mechanistischen Modelle und auch die Unterschiede in
den Modellen zeigen, dass eine explizite Formalkinetik fir bestimmte Katalysatoren
und Edukte nicht festgelegt werden kann. Die temperaturabhangigen Konstanten k.,
Ku, und Kegnp, €ermoglichen zwar eine relativ gute Anpassung des Modells an die expe-
rimentellen Befunde, jedoch sind deren Bestimmung und die Ermittlung des passen-
den Modells sehr aufwendig. Praktischerweise wird daher in vielen Fallen die intrinsi-
sche Kinetik mit einem einfachen Potenzansatz beschrieben [18]:

1 dCA m h
r; :———:k T -C -C
int v, dt (7) A B (2.8)

Die Temperaturabhangigkeit der chemischen Reaktion wird durch einen Exponential-
ansatz nach Arrhenius [19] berticksichtigt:
—Ea

k(T)=ko-e AT (2:9)

E, stellt die Aktivierungsenergie dar, die bei katalytischen Reaktionen im Vergleich
zur nichtkatalytischen Umsetzung der Edukte herabgesetzt ist.

Zur Berechnung der intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit missen weiterhin die
Konzentrationen der jeweiligen Edukte und deren Ordnung berticksichtigt werden. Im
Fall der Hexenhydrierung gibt Gleichung 2.10 die nicht transportlimitierte Reaktions-
geschwindigkeit wieder:

—Ep

m

N (2.10)
b,C6H12 b,Hz

fint =ko-€ RT -c

Der Index b weist darauf hin, dass am katalytischen Zentrum die Konzentrationen der
Bulkphase vorliegen.
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Im Weiteren wird der Potenzansatz zur Beschreibung der intrinsischen und der effek-
tiven Reaktionsgeschwindigkeit genutzt.

2.1.2 Innerer und duBerer Stoff- und Warmetransport

In vorliegendem System wird die effektive Reaktionsgeschwindigkeit (unter Vorweg-
nahme der Ergebnisse) nicht durch die chemische Reaktion, sondern im Wesentlichen
durch den inneren und duReren Stofftransport limitiert. Durch die verschiedenen
Transportprozesse entstehen im System die in Bild 2.3 schematisch gezeigten Kon-
zentrationsprofile. Die Darstellung in der Gas- bzw. in der Flissigphase entspricht der
Zweifilmtheorie von Lewis und Whitman [20]; hierbei wird davon ausgegangen, dass
die einzelnen Phasen im Kern ideal vermischt sind und sich lediglich an den Phasen-
grenzen Konzentrationsgradienten ausbilden.

Entsprechend Bild 2.3 missen drei Transportprozesse unterschieden werden: Der
Gas-Flussig-Stoffliibergang, der Flissig-Fest-Stoffibergang und die Porendiffusion
(und Reaktion) im Inneren des Feststoffs.

An der Gas-Fllssig-Grenzschicht stellt sich eine Konzentration des Wasserstoffs nach
Henry ein. Gasseitig wird diese mit CZ,H2 und auf der FlUssigkeitsseite mit cfsz be-

zeichnet. In vereinfachender Weise wird die Konzentration des Hexens in der Gas-
phase in der nachfolgenden Darstellung vernachlassigt (Bild 2.3); streng genommen
durfte somit auch kein Gradient der Wasserstoffkonzentration in der gasseitigen Pha-
sengrenze auftreten.

In Analogie zum Stofftransport bzw. zu den Konzentrationsverhaltnissen kann der
Warmetransport bzw. der Temperaturverlauf betrachtet werden. Im Gegensatz zu
den Konzentrationen steigt die Temperatur zum Partikelmittelpunkt hin an.

10
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Bild 2.3 Schematische Darstellung der Konzentrationsprofile in den verschiede-
nen Phasen und Phasengrenzen.

2.1.2.1 Gas-Fliussig-Stoffiibergang

Zunachst diffundieren die Wasserstoffmolekiile aus der Gasphase hin zur Gas-Flissig-
Phasengrenze und dann weiter in die Kern- bzw. in die Bulkphase(z) der Flussigkeit.
Hierbei ist der fllssigkeitsseitige Stofflibergang in aller Regel limitierend. Die jeweili-
gen Konzentrationen des gasformigen bzw. des gelosten Wasserstoffs in dieser
Grenzschicht werden formal Gber das Henry-Gesetz beschrieben. Hiernach ist die
Konzentration in der Flissigphase bzw. der flissigkeitsseitigen Phasengrenze propor-
tional zum Wasserstoffpartialdruck in der Gasphase:

& * &
pHZ :Cg’H2 'R'T:H'CI’HZ (211)

Im betrachteten Bilanzraum kann der Stoffstrom durch die Phasengrenzflache tber
das erste Ficksche Gesetz beschrieben und ein Stofftransportkoeffizient B eingefiihrt
werden:

@) |m Weiteren wird der Ausdruck »Bulkphase” verwendet und durch den Index b gekennzeichnet.

11
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dcpg,H, 5 Acpy,H,

—YPg,H, °
dx 2
Agl P

Jpg,H, =Dpg,H, ::BPg,HZ 'ACPg,HZ (2.12)

g

Der Index Pg steht fiir die jeweilige Seite der Phasengrenze und & fir die entspre-
chende Grenzschichtdicke.

Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit lasst sich damit im stationaren Fall durch
Gleichung 2.13 beschreiben:

*k k
Teff ::Bg/,Hz Agl '(Cg,Hz —Cg,H, ):,BII,HZ -Agl '(C/,Hz _Cb,Hz) (2.13)

B stellt in den obigen Gleichungen den gas- bzw. flissigkeitsseitigen Stofftransport-
koeffizienten dar und A, die Phasengrenzflache. Fasst man Gleichung 2.11 und 2.13

zusammen, so ergibt sich eine von den Konzentrationen (¢; Hsy ) an den Phasengren-

zen unabhangige Gleichung zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit:

_ PH, . _ 1
H By B

Liegen bedingt durch die Menge an Katalysator und der entsprechenden Temperatur
hohe Reaktionsgeschwindigkeiten vor, kann der Gas-Fllssig-Stofftransport begren-
zend wirken. Fir den Fall einer Einschrankung durch diesen Transportprozess kommt
es beispielsweise in einem Rihrkesselreaktor zu keiner Erhohung der Reaktionsge-
schwindigkeit, wenn die Katalysatormenge oder auch die Katalysatoroberflache er-
hoht werden. In Vorwegnahme der Ergebnisse kann eine Limitierung durch den Gas-
FlUssig-Stofftransport bei den in dieser Arbeit vorliegenden Bedingungen ausge-
schlossen werden und wird somit bei der Darstellung der experimentellen Ergebnisse
und deren Interpretation nicht weiter berlcksichtigt. Ferner kann die Wasserstoff-
konzentration in der Bulkphase in guter Naherung durch den Henry-Koeffizienten
bzw. durch die Loslichkeit beschrieben werden (siehe Kapitel 4.5).

2.1.2.2 Flussig-Fest-Stoffiibergang

Analog zum Gas-Flissig-Stofflibergang stellt auch beim Flissig-Fest-Stofflibergang das
erste Ficksche Gesetz die Grundlage zur Berechnung der effektiven Reaktionsge-
schwindigkeit im betrachteten Bilanzraum dar. Allerdings miissen bei diesem Trans-
portschritt auch die Konzentrationsverhaltnisse des Hexens berlicksichtigt werden.
Die Reaktionsgeschwindigkeit lasst sich folgendermallen beschreiben:

leff =,5/s,/-/2 Al '(Cb,Hz —Cs,H, )=ﬂ/s,c6H12 Al '(Cb,CEle _Cs,C6H12) (2.15)
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Liegt eine hohe chemische Reaktionsgeschwindigkeit vor, kann dieser Transport-
schritt geschwindigkeitsbestimmend werden, da schon an der dulReren Oberflache
des Katalysators die limitierende Komponente abreagiert und die entsprechende
Oberflachenkonzentration auf fast null abfallt (dies kann nur dann passieren, falls
dies thermodynamisch moglich bzw. die Reaktion wie in vorliegendem Fall irreversi-
bel ist). Welche der beiden Komponenten hierbei limitierend wirkt, kann Gber das
Verhaltnis { der jeweiligen Konzentrationen und Diffusionskoeffizienten ermittelt
werden:
Dy, -¢pH,

YH,,ext = (2.16)
DegHy, ~€b,coti;

Fur den Fall, dass Y, ext Viel grofRer als eins ist, liegt der Wasserstoff im deutlichen
Uberschuss vor. Ist Yy, e Vviel kleiner als eins, stellt Wasserstoff die limitierende
Komponente dar. Fur den Fall einer externen Limitierung und Uy, et < 1 kann Glei-
chung 2.15 in Gleichung 2.17 berfiihrt werden:

reff :ﬂIS,CGle A/S '(Cb,CGle _CS,C6H12 )xﬂ/S,HZ AIS .Cb,HZ (2.17)

Gleichung 2.12 zeigt, dass der Stofftransportkoeffizient proportional zum Diffusions-
koeffizienten und zur reziproken Grenzschichtdicke ist; auch Gleichung 2.17 lasst sich
als Funktion dieser beiden GréRen umschreiben:

. Dy, P Do, -e RT A c (2.18)
eff —— ¢ Is'‘b,H, = & Als’
Ols ? Ojs b.Hz

Liegt eine ,reine” externe Stofftransportlimitierung vor, so weist die effektive Reakti-
onsgeschwindigkeit folglich eine Temperaturabhangigkeit auf, die hochstens propor-
tional zur Diffusionsenergie Ep sein kann. In aller Regel liegt die Abhangigkeit darun-
ter, da die Grenzschichtdicke eine Funktion der Umstrémungsgeschwindigkeit bzw.
der spater vorgestellten Sherwood-Zahl ist und weiterhin die physikalischen Stoffgro-
Ben von der Temperatur abhangen. Kommt es zu einer erzwungenen konvektiven
Umstromung des Katalysators bspw. durch Riihren, so ist die Grenzschichtdicke bei
Flissigkeiten bedingt durch die Schmidt-Zahl Sc in erster Naherung proportional zur
dritten Wurzel des Diffusionskoeffizienten. Die Reaktionsgeschwindigkeit zeigt dann
eine der Gleichung 2.19 entsprechende Abhangigkeit von der Diffusionsenergie:

2
H, Dzw. Escth'ED (2.19)
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2.1.2.3 Porendiffusion und chemische Reaktion

Im Vergleich zum Gas-Flussig-Stoffiibergang und zum Flussig-Fest-Stoffliibergang sind
die Stofftransportvorgange im Inneren der pordsen Struktur des Katalysatorpartikels
sehr komplex und mathematisch aufwendig zu beschreiben, da hier die Transport-
prozesse mit der chemischen Reaktion einhergehen und sich gegenseitig beeinflus-
sen. Eine vollstandig analytische Losung der Vorgange kann haufig nur unter verein-
fachten Annahmen gefunden werden. Ein solches vereinfachtes Modell wird zur Un-
tersuchung bzw. zum Vergleich mit den Messergebnissen herangezogen.

Der Grol3teil der katalytisch aktiven Zentren befindet sich bei den meisten heteroge-
nen Katalysatoren auf Grund der hohen inneren Oberflache im Inneren des Partikels,
weshalb die Reaktionspartner durch die Poren diffundieren missen, um reagieren zu
konnen. Hierbei sinkt durch die chemische Reaktion die Konzentration der Reaktions-
partner in Richtung der Mitte des Katalysatorkorns; zur Beschreibung der effektiven
Reaktionsgeschwindigkeit muissen folglich die Konzentrationsprofile im Inneren des
Pellets bericksichtigt werden. Die ersten quantitativen Untersuchungen des Massen-
transports in pordsen Katalysatoren wurden von Thiele [2], Damkohler [3] und Zeldo-
vich [3] angestellt, und es wurde erstmals der Porennutzungsgrad np... eines Kataly-
sators eingefuhrt. Der Porennutzungsgrad ist definiert als das Verhaltnis von effekti-
ver (diffusionslimitierter) Reaktionsgeschwindigkeit zu intrinsischer Reaktionsge-
schwindigkeit bei Oberflachenbedingungen:

Npore = - ] (2.20)

Zur Bestimmung des Porennutzungsgrads bzw. zur Berechnung der effektiven Reakti-
onsgeschwindigkeit muss also das Konzentrationsprofil in Abhangigkeit vom Ort in-
nerhalb der pordsen Struktur bekannt sein.

Porennutzungsgrad und Konzentrationsprofil bei einer Reaktion mit nur einer Kom-
ponente und einer ersten Ordnung bzgl. deren Konzentration

In vielen Abhandlungen wird unter sehr einfachen Annahmen das Konzentrationspro-
fil bzw. der Porennutzungsgrad hergeleitet. An dieser Stelle sei auf das klassische
Buch von Satterfield verwiesen [3]. Er stellt eine Massenbilanz unter folgenden An-
nahmen auf:

1. Der Katalysatorpartikel ist kugelformig.

2. Esliegen isotherme Verhaltnisse vor.

3. Die Diffusionsvorgange kénnen (iber das erste Ficksche Gesetz beschrieben wer-
den und der effektive Diffusionskoeffizient ist isotrop.
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4. An der irreversiblen Reaktion ist nur eine Komponente beteiligt und die intrinsi-
sche Kinetik weist eine ganzzahlige Ordnung m bzgl. der Konzentration dieser
Komponente auf.

5. Esliegt ein stationdrer Zustand vor.

Das Bild 2.4 zeigt schematisch einen kugelformigen Katalysatorpartikel und den infini-
tesimalen Bilanzraum, in dem die Abhangigkeit der Konzentration von der Ortskoor-
dinate r hergeleitet wird.

2

Bild 2.4 Schematische Darstellung des infinitesimalen Bilanzraumes im kugel-
férmigen Katalysatorpartikel.

Im oben dargestellten Bilanzraum ist die Reaktionsrate in der Grenzschicht gleich der
Differenz der Eduktstrome an der Stelle r+dr und an der Stelle r. Die Zusammenhange
lassen sich nach Gleichung 2.21 formulieren:

47 (r+dr)? Deg L o -% =4rz-rldr-k,-c™ (2.21)
r

Mrdr r
Bei dem Diffusionsprozess spielt sowohl die Porositat €, als auch die Tortuositat T,
eine entscheidende Rolle, da sich die Molekdile nur in den Hohlrdumen des Katalysa-
tors bewegen. Dieser Umstand wird durch den effektiven Diffusionskoeffizienten D
berlcksichtigt, der deutlich kleiner sein kann als der molekulare Diffusionskoeffizient
D;:
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€p
Degf j =Dj-— (2.22)
Tp

Wird der Konzentrationsgradient an der Stelle r+dr in Gleichung 2.21 mit einer Taylor-
Reihe entwickelt, die nach dem zweiten Term abgebrochen wird, und vernachlassigt
man weiterhin alle Terme mit dr?, so ergibt sich eine in Gleichung 2.23 dargestellte
kurze Form der obigen Differentialgleichung:

d’c 2 dc_k, "

dr2 7 dr_ Deff

(2.23)

Praktischerweise kann an dieser Stelle der Thiele-Modul fiir eine Kugelgeometrie ein-
geflhrt werden:

k .Cm—l

¢K :rp v S (2.24)

Deff
Gleichung 2.23 stellt sich dann in der etwas vereinfachten Form dar:

2 2
d°c 2 dc ¢

—t——=—""C (2.25)
dr? rdr rpz

d
Diese Gleichung muss fiir die Randbedingungen c|r_r =cg und g =0 gelbst
P Mr=0

werden. Das genaue Vorgehen kann in [3] nachgelesen werden. Fiir eine Reaktion
erster Ordnung, d.h. fir m = 1, kann die Abhangigkeit der Konzentration von der
Ortskoordinate nach Gleichung 2.26 angegeben werden:

sinh{gb,( -rJ
< _ 'n) (2.26)
¢ T sinh(gy)

Ip

In Bild 2.5 ist die normierte Konzentration als Funktion des normierten Radius und
des Thiele-Moduls aufgetragen. Je hoher der Wert des Thiele-Moduls ist, desto
schneller sinkt die Konzentration im Inneren des Katalysatorpartikels. Ab einem be-
stimmten Wert fiir den Thiele-Modul fallt die Konzentration so schnell ab, dass prak-
tisch nur noch eine Kugelschale des Katalysatorpartikels zur Reaktion genutzt wird
und das Innere vollkommen verarmt. Entsprechend der Definition des Porennut-
zungsgrades in Gleichung 2.20 kann ein Zusammenhang zwischen dem Porennut-
zungsgrad und dem Thiele-Modul gefunden werden.
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d=05 e i
0’8 S I ’44"’ ,’ ,.
..... T I s ’,
0,6 4 e o’ ,,/ ; I[
U(n """ P ) :
} ——————— e / /
T By A
0.2 1 T b =10 /
- .d).k_=.§ ——————————————— - 7 ¢’k - 20
0 - =z T ;_ - _ 'T -
0 0'2 0’4 016 0;8 1
r/r,

Bild 2.5 Normierte Konzentration als Funktion des normierten Radius bei unter-
schiedlichen Thiele-Modulen; Annahme eines kugelférmigen Partikels und einer
ersten Ordnung bzgl. der reagierenden Komponente.

Die effektive diffusionslimitierte Reaktionsrate entspricht dem Stoffstrom durch die
dulBere Schicht des kugelformigen Katalysators und kann den Annahmen entspre-
chend mit dem ersten Fickschen Gesetz beschrieben werden:

_dc
leff =471 -Deff “ar) (2.27)
=Ip

Fihrt man die Gleichungen 2.26 und 2.27 zusammen, lasst sich die effektive Reakti-
onsgeschwindigkeit nach Gleichung 2.28 berechnen:

1 1
leff =4 P -7 Iy -De - (2.28)
Jj Jij tanh¢K "y

Mit der intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit bei Oberflaichenbedingungen fir eine
Kugelgeometrie (Gleichung 2.29) ergibt sich der Porennutzungsgrad in Abhangigkeit
vom Thiele-Modul (Gleichung 2.30):

4 3
rint(cs)_gﬂ'rp ‘ky -Cs (2.29)
o3[ 1 1 .30)
Pore g \tanhg g '
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Porennutzungsgrad bei einer Reaktion zweier Komponenten und beliebiger Ord-
nungen bzgl. deren Konzentrationen

Die obigen Ausfuhrungen zur Beschreibung des Porennutzungsgrades und des Thiele-
Moduls erfolgten unter der Annahme, dass nur eine Komponente reagiert und die
Reaktionsordnung eins ist; diese Beschreibung ist fur die in der vorliegenden Arbeit
untersuchte Hydrierreaktion nicht zutreffend. Schon aus der Massenbilanz Gber dem
kugelformigen Volumenelement ergeben sich komplexere Zusammenhange, da hier
sowohl die Konzentrationen des Olefins und des Wasserstoffs als auch deren Reakti-
onsordnungen berticksichtigt werden missen:

1 d( 5 de) kvh, Cop
_(r2_ /j_ 2 6712 (2.31)
2 dr dr eff,i

i ///// Diese inhomogenen gekoppelten (der
Fliissigkeit Kata'Ysat‘:’r / Index i bezieht sich auf Hexen bzw. auf

C, den Wasserstoff) Differentialgleichun-

’

\\\

gen hoherer Ordnung sind auf analyti-
schem Wege nicht I6sbar. Daher werden

C

S,1

im Folgenden einige vereinfachende An-
nahmen eingefihrt.

Wie in Bild 2.5 dargestellt, nimmt die
[ Konzentration der Edukte in Richtung
des Partikelzentrums auf Grund der Re-
aktion an den katalytischen Zentren ab
i und findet ihr Minimum im Mittelpunkt

des Partikels.

Ist die chemische Reaktion im Vergleich
zur Diffusion der Molekile sehr schnell,

7. 7.B. bei hohen Temperaturen, so fallt die

Bild 2.6 Schematische Darstellung des Konzentration der limitierenden Kom-
Konzentrationsverlaufs der limitierenden nonente schon innerhalb einer kleinen
Komponente und der inneren Reaktions-

] Grenzschicht 6, im Inneren des Pellets
schicht.

auf null ab. Geht man davon aus, dass
die in Bild 2.6 dargestellte Reaktionsschicht im Vergleich zum Radius des Pellets sehr
klein (85 << r,) ist, kann die Annahme einer ebenen Platte getroffen werden und die
Differentialgleichung 2.31 vereinfacht sich deutlich:
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2
dci m n

LA . 2.32
eff ,i ol CesHyy CH, ( )

Geht man weiterhin davon aus, dass eine Komponente im deutlichen Uberschuss vor-
liegt, so kdnnen die Differentialgleichungen 2.32 entkoppelt werden. Ein Kriterium
zur Bestimmung, welche Komponente im Uberschuss vorliegt, ist in Gleichung 2.33
aufgezeigt (siehe Anhang A).

DHZ .CS,HZ

YH,,in = (2.33)

Deghiy Cs,CoH1,
Fir Uy, >> 1 liegt die Wasserstoffkonzentration im deutlichen Uberschuss vor und
fur Yp,,in << 1 ist die Reaktion durch die H,-Konzentration limitiert. Fiir letzteren Fall
kann die Hexenkonzentration im Partikel als konstant angenommen werden und ent-
spricht somit der Oberflachenkonzentration. Ausgehend von einer Limitierung durch
den Wasserstoff kann der modifizierte Thiele-Modul nach Gleichung 2.34 angegeben
und der Porennutzungsgrad (Gleichung 2.35) somit unabhangig von der gemessenen
Reaktionsgeschwindigkeit berechnet werden; eine detaillierte Herleitung dieses Thie-
le-Moduls findet sich im Anhang A:

m n—-1
rp n+1 kv ‘CS,C6H12 .CS,HZ
¢mod,H2 :?' 5 5 (2.34)
eff ,H;
1 ..
NMpore =———— (fur ¢mod,H2 >>1) (2.35)

¢mod,H 2

Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit lasst sich dann Gber den Porennutzungsgrad
bzw. den Thiele-Modul ¢ berechnen:

_ _ m n
Teff v =TPore linty —;'kv "Cs,CHqy CsH, (2.36)
i

Nach Zusammenfihren der Gleichung 2.34 und 2.36 erkennt man die in Bild 2.2 dar-

gestellte scheinbare Aktivierungsenergie bei einer ,reinen“ Porendiffusionslimitie-
rung:

r, =— kg D -C e
efflv ,z.p n+1 O,V 0/H2 S,C6H12 5,H2

_ 1 Ex+Ep
3 2 ) . T 9

p 0,5m  .0,5n+0,5 , RT 2 (2.37)
Ip

Liegt eine Porendiffusionslimitierung vor, misste sich die in Gleichung 2.38 darge-
stellte Proportionalitat ergeben:
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reff v

’ 2 RT

0,5m 0,5n+0,5 ¢ (2.38)
5,C6H12 S,HZ

2.1.2.4 Zusammenspiel der Stofftransportvorgange und der chemischen Reaktion

Das Zusammenspiel der einzelnen oben dargestellten Stofftransportprozesse und der
chemischen Reaktion ist flir nicht ganzzahlige Ordnungen bzgl. Wasserstoff und He-
xen mathematisch schwierig darzustellen. Daher wird an dieser Stelle exemplarisch
die Annahme einer Ordnung von null fir Hexen (m = 0) und eine Ordnung von eins
fiir den Wasserstoff gewahlt (n = 1).

Die chemische Reaktionsgeschwindigkeit vereinfacht sich somit zu:
lint =K-Cp, (2.39)

Die Beschreibung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit Uber den Gas-Flissig-
Stofftransportiibergang bleibt in oben dargestellter Form erhalten:

PH, : 1
—k A, 12 _ t =
feff = kgl *Agl ( r Cb,HzJ mit kg RT 11 (2.40)
H By B

Die Berlicksichtigung der Porendiffusion vereinfacht sich unter den gegebenen An-
nahmen deutlich, da der Thiele-Modul unabhangig von der Hexen- und der Wasser-
stoffkonzentration ist und die Reaktionsgeschwindigkeit lediglich von der
H,-Konzentration an der Oberflache abhangt. Die Oberflichenkonzentration kann
Uber ihren Zusammenhang mit dem Flissig-Fest-Stofflibergang ermittelt werden:

feff =Chb,H, " 7 7 (2.41)

+
ﬂls,Hz 'Ap Mpore *k

Fihrt man die Gleichungen 2.40 und 2.41 zusammen, ergibt sich ein Term zur Be-
schreibung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit, bei dem deutlich wird, dass alle
Transportschritte und auch die chemische Reaktionsgeschwindigkeit Einfluss auf die
effektive Reaktionsgeschwindigkeit haben kdonnen.

-1
RT 1 1 1 PH
leff :{( j | +:BI5,H2 'Ap T pore 'k} TZ (2.42)

- + .
H By DB ) Aq
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2.1.2.5 Flissig-Fest-Warmeiibergang
v Da die Hydrierung von Hexen exotherm
6Is 63

ist, also Warme produziert, steigt die
SN p g

max

Temperatur mit sinkender Konzentra-
tion der Reaktionsedukte in Richtung
des Pelletzentrum an (vgl. Bild 2.6 und
Bild 2.7). Die Analogie zwischen War-

me- und Stofftransport wird deutlich,
wenn man die entsprechenden Diffe-
T, rentialgleichungen zur Beschreibung

der Transportprozesse gegenuberstellt.
Der Stoffstrom wird hierbei nach dem

ersten Fickschen Gesetz (Gleichung
2.43) und der Warmestrom nach dem

Fourier-Gesetz (Gleichung 2.44) be-
schrieben. Der Index i bezeichnet hier-
bei die jeweilige Komponente — Hexen
oder Wasserstoff. In Anlehnung an den

Stofftransport kann der Warmetrans-
schicht und im Inneren des Partikels. port Uber den Warmelbergangskoeffi-

zienten a beschrieben werden; A
stellt nachfolgend die Leitfahigkeit des mit Flussigkeit gefillten Katalysators dar:

. dc;
Ji,m ==Deff i - Ap,m 'd—r' =B Apm(Cb i —Cs. 1 )= Teffm (2.43)
r
D
. dTr
Qp=- eff'Ap,m'; =a-Apm - (To=Ts)=Teff, m - (= 4:H) (2.44)
I,
p
r=rp : Ci=Cjs und TZTS (245)
r=rp—=0s: cy, =0 und T =Ty (2.46)

Setzt man Gleichung 2.43 in Gleichung 2.44 ein und berlcksichtigt die Randbedin-
gungen in Gleichung 2.45 und 2.46, so kann ein Zusammenhang zwischen der Kon-
zentrationsdifferenz vom Pelletzentrum zur Pelletoberflaiche und den entsprechen-
den Temperaturen hergestellt werden. Zur Berechnung der maximalen Temperatur-
differenz im Pellet AT, [21] wird die Konzentration der limitierenden Komponente
bspw. des Wasserstoffs (c4,) verwendet, da diese im Zentrum null ist
(Gleichung 2.47). Der Index Pr steht fiir Prater; die dimensionslose GroRe AT,,/T, wird
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auch als Prater-Zahl bezeichnet. Die maximale Konzentrationsdifferenz kann in um-
gekehrter Weise (iber die Temperaturdifferenz angegeben werden.

Zur Berechnung der maximalen Temperaturdifferenz in der duRReren Grenzschicht
(ATmaxs) um das katalytische Pellet mussen die Bulkkonzentration und die Oberfla-
chenkonzentration bericksichtigt werden. An die Stelle des effektiven Diffusionskoef-
fizienten und der effektiven Leitfahigkeit treten der molekulare Diffusionskoeffizient
und die Warmeleitfahigkeit des Fluids (Gleichung 2.48):
Du, eff 5,1 (- 4H)
ATp, =T, —Tg =—2 7 1 2 (2.47)
eff
D, \cb,n, —Cs i, ) (= 4H)
A

AT max, o) — Tp=Ts = (2.48)

2.1.3 Empirische Korrelationen zur Berechnung von Kennzahlen

Die Beschreibung von Warme- und Stofftransportprozessen Uber dimensionslose
Kennzahlen ermoglicht den Vergleich geometrisch dhnlicher Systeme, ohne auf-
wendige mathematische Berechnungen anstellen zu missen. Hierbei werden ledig-
lich die physikalischen Stoffeigenschaften, die Geometrie des zu beschreibenden Sys-
tems und die Ortsabhangigkeiten der entsprechenden GroRen wie Temperatur oder
Konzentration bericksichtigt. Die Kennzahlen der jeweiligen Transportprozesse sind
unabhangig von der Abmessung des betrachteten Systems (bspw. der Reaktorgrol3e
oder der Partikeldurchmesser) und werden daher insbesondere fiir das sogenannte
»Scale-up” verwendet. Die Erkenntnisse, die im LabormaRstab, also im , Kleinen” ge-
funden wurden, werden dazu auf groBere Systeme (bertragen und erste Abschat-
zungen vorgenommen. ,Ohne auf Einzelheiten einzugehen, muss nachdriicklich ge-
sagt werden, dass Ahnlichkeitsbetrachtungen zwar fiir den Ingenieur ein wichtiges,
keineswegs jedoch ein sicheres Hilfsmittel sind. Die Ahnlichkeitstheorie ist eine forma-
le Methode, die besonders dann schwierig zu behandeln ist, wenn sie auf komplizierte
Zusammenhdnge, neuartige Anordnungen und wenig untersuchte Vorgdnge ange-
wendet wird. Komplizierte und im Einzelnen wenig untersuchte Vorgénge treten aber
mit Sicherheit beispielsweise beim Wddrme-und Stoffiibergang in chemischen Appara-
ten,...auf, so dass bei der Ubertragung von Ergebnissen mit Hilfe der Ahnlichkeitstheo-
rie von einer Anordnung auf eine neue entsprechende Umsicht geboten ist.... Selbst
dann, wenn man die relevanten Ahnlichkeitskennzahlen gefunden hat, muss man sich
dariiber im Klaren sein, dass jede Ahnlichkeitsannahme Vernachlédssigungen enthdlt
und Ubertragungen vom Modell auf ein Original immer fehlerbehaftet sein werden
[22].” Die Gultigkeit von Kennzahlen und Analogien muss daher genauestens gepruft
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und die Abweichungen des realen Systems von den modellhaften theoretischen An-
satzen analysiert werden.

2.1.3.1 Kennzahlen zur Beschreibung der Hydrodynamik

Die Reynolds-Zahl beschreibt die Umstromungsbedingungen einer Oberflache bzw.
eines Partikels in Abhangigkeit von der Umstromungsgeschwindigkeit, der kinemati-
schen Viskositat und einer charakteristischen Lange:

Reerzw :ﬂ (2.49)

1%

Die charakteristische Lange muss hierbei dem Problem angepasst gewahlt werden;
fir Kugeln und kurze Zylinder wird haufig der Durchmesser benutzt. Da sich in vorlie-
gender Arbeit die untersuchten Partikel in der Geometrie leicht unterscheiden und
die duRere Oberflache fur die Warme- und Stofflibertragung eine entscheidende Rol-
le spielt, wurde der Kugelaquivalentdurchmesser als charakteristische GroRe gewahlt:

A
d. =% (2.50)
T

Da bei exothermen Reaktionen Warme produziert wird, kommt es zu einer natirli-
chen Konvektion auf Grund der Temperaturdifferenz zwischen der Oberflache und
der Bulkphase des Fluids. Die resultierende Reynolds-Zahl setzt sich somit aus der
durch Kreislauffihrung oder Riihren erzwungenen und der freien Konvektion - auf
Grund des Temperaturgradienten - zusammen [23]:

Reeff = \/ Reg,zw+ Regq (2.51)

Die dquivalente Reynolds-Zahl Re;4 errechnet sich Gber die Grashof-Zahl Gr bzw. tber
den thermischen Expansionskoeffizienten Bs :

Gr
Redq: E (252)
AT -d
6r=9Psl < (2.53)
|4
__1(9dp
Bs, = - (aij (2.54)

Der Einfluss der freien Konvektion tritt vor allem im Bereich niedriger erzwungener
Reynolds-Zahlen auf, da hier die Uberhitzung des Pellets vergleichsweise hoch ist
(vergleiche hierzu Bild 5.24 in Abschnitt 5.4.1).
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Bei quer angestromten Zylindern entwickeln sich fiir den Bereich 5 < Re < 3-10° zwar
Wirbel, die Grenzschicht des umstromten Partikels bleibt allerdings laminar. Ab
Re > 3-10° entwickelt sich eine turbulente Grenzschicht, die erst bei Re > 3-10° voll-
kommen ausgepragt ist [24]. In Wandnahe befindet sich in allen Reynolds-Bereichen
jedoch stets eine laminare Unterschicht.

2.1.3.2 Kennzahlen zur Beschreibung des Warmetransports

Der Warmetransport kann durch die dimensionslose Nusselt-Zahl Nu beschrieben
werden. Die Nusselt-Zahl gibt hierbei das Verhaltnis des Warmelbergangskoeffizien-
ten a zur Warmeleitfahigkeit A an und bericksichtigt weiterhin die gewahlte charak-
teristische GroRe d.:

o-d,

Nu= .
u 7 (2.55)

Ausgehend vom Fourier-Gesetz kann die Nusselt-Zahl mit der Warmestromdichte in

Verbindung gebracht werden:

. dT NU']./
Qm :_Am,p 'ﬁ'/ d_ :a'Am,p '(Tb _Ts):—'Am,p '(Tb _Ts) (2.56)
X fp dc
Um den Warmetransport bzw. die Nusselt-Zahl Gber empirische Korrelationen zu be-
stimmen, missen die Reynolds-Zahl und die Prandtl-Zahl Pr bekannt sein. Letztere
errechnet sich aus den physikalischen Stoffeigenschaften des umstrémenden Fluids
und ist definiert als das Verhaltnis von kinematischer Viskositat v zur Temperaturleit-
fahigkeit a:
v_TC

Pr=—= 2.57
ra/1 (2.57)

Die dimensionslose Nusselt-Zahl ldasst sich in ganz allgemeiner Form nach Glei-

chung 2.58 schreiben:
Nu=C;+C,-Re™-pPr" (2.58)

Fir den Fall, dass keine erzwungene Umstromung (bspw. durch Riihren) vorliegt,
nimmt die Nusselt-Zahl einen minimalen Wert von C; an. Fiir unterschiedliche Geo-
metrien und Stromungszustande konnen bspw. in [25] unterschiedliche Konstanten
und Giltigkeitsbereiche gefunden werden.

Nach [26] und [27] sind nachfolgende Korrelationen fiir Einzelkugeln bzw. einzelne
Zylinder sinnvoll:
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Nu= 24+ NUfy +NUZ (2.59)
Nu g = 0,664 - \[Re orp -3/Pr (2.60)

0,037-Re%8 -Pr
1+2,443-Re; %L lPr?3-1)

Nugypp = (2.61)
Die Nusselt-Zahl setzt sich demnach aus einem laminaren und einem turbulenten An-
teil zusammen. Der Giiltigkeitsbereich fiir Kugeln liegt fir Re im Bereich von 0,1 bis
10* und fiir Pr bzw. Sc im Bereich von 0,6 bis 10*. Furr Zylinder ist sowohl der giltige
Reynolds-Bereich von 100 bis 10* als auch der Giiltigkeitsbereich von Pr von 0,6 bis
1300 etwas kleiner als fur Kugeln.

2.1.3.3 Kennzahlen zur Beschreibung des Stofftransports

Die fur technische Anwendungen entwickelten empirischen Korrelationen zum
Stofftransport bedienen sich der Analogie zwischen Warme- und Stofftransport. Die
Bestimmung des Warmetransports stellt hierbei den Ausgangspunkt dar, weil sich die
,Oberflachentemperatur” (zumindest in den Dimensionen einer technischen Anwen-
dung) bzw. die Temperatur im Allgemeinen experimentell wesentlich einfacher ermit-
teln lasst als die entsprechenden Konzentrationen.

Der dimensionslose Stofftransport wird durch die Sherwood-Zahl Sh beschrieben, die
dhnlich der Nusselt-Zahl das Verhaltnis des gesamten Stofftransports zum rein dif-
fusiven Stofftransport darstellt:

,Bi 'dc

sh=r1 "¢
o (2.62)

i

B; bezeichnet dabei den Stofftransportkoeffizienten und D; den molekularen Diffusi-
onskoeffizienten der Komponente i. Ausgehend vom ersten Fickschen Gesetz kann
die Sherwood-Zahl mit der Stoffstromdichte bzw. der Reaktionsgeschwindigkeit in
Verbindung gebracht werden:

_ dc
Ji =Teff,m = Deff i Ap,m “dx =hBi-Amp '(Cb;i _CSI’)
h o (2.63)
Sh: -D:
C

Das Analogon zur Prandtl-Zahl ist in der Stofflibertragung die Schmidt-Zahl, die das
Verhaltnis der kinematischen Viskositat zur molekularen Diffusion wiedergibt:
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n 14
S¢j=——=— (2.64)

p-D;i D
Ersetzt man in den Gleichungen 2.59 bis 2.61 die Prandtl-Zahl durch die Schmidt-Zahl,
so erhalt man die entsprechenden Korrelationen zur Berechnung der Sherwood-Zahl

fir eine Einzelkugel, wobei der Giiltigkeitsbereich der gleiche bleibt:

Sh; = 2+\/Sh,%,m,,- +Shrp,i (2.65)

Shigm,i = 0,664 \|Rey, -3 Sc; (2.66)

0,8
0,037-Re%2 - Sc; -
~0,1 (.23 (2.67)
1+2,443-Re; %1 (sc?3 —1

i

Shturb,i =

2.1.3.4 Anwendbarkeit der Analogie zwischen Impuls-, Warme- und Stofftransport

Die eingeschrankte Anwendbarkeit der Analogie zwischen Impuls-, Warme- und
Stofftransport wird schon deutlich, wenn man beachtet, dass der Warme- und Stoff-
Ubergang in komplizierter Weise von vielen Faktoren abhangen. Beispielsweise spielt
die Bauform des ,Warmeubertragers” eine grofde Rolle, wobei hierbei nicht nur die
geometrische Bemessung sondern auch die Oberflachenbeschaffenheit und die
Stromungsfihrung gemeint sind. Weiterhin nehmen die Konzentrationen, die Tempe-
ratur, der konvektive Massentransport und die Stromungstypen Einfluss auf die
Transportprozesse und oftmals sind die genauen physikalischen Stoffeigenschaften
im untersuchten Temperatur- und Druckbereich nicht bekannt.

Der flr vereinfachte und anwendungsbezogene Berechnungen eingefiihrte Stoff-
Ubergangskoeffizient B und der Warmelibergangskoeffizient a ergeben sich aus der
flr beide Prozesse analogen Bedingung, dass konvektive Anteile an der Wand ver-
nachlassigt werden dirfen und keine Reaktionen auftreten. Schon bei hohen Stoff-
stromdichten - bzw. bei hohen Konzentrationsdifferenzen - ist die erste Bedingung
nicht erfillt, d.h. die Analogie zwischen Warme- und Stofftransport gilt streng ge-
nommen nur flr kleine Konzentrationen der zu Ubertragenden Komponente. Bei ho-
hen Konzentrationsgradienten kdnnen vergleichsweise hohe Normalgeschwindigkei-
ten (senkrecht zur Ubertragungsfliche) auftreten, die das Stromungsfeld verindern
[22].

Im Falle einer Bildung von Gas-Dampf-Blasen entsteht ein zusatzlicher konvektiver
Stoffstrom. Nach Maurus [28] kénnen die Normalgeschwindigkeiten zur Warmeduber-
tragungsflache im Fall von Siedeprozessen betrachtliche Werte annehmen. Die Ana-
logie zwischen Impuls-, Warme- und Stofftransport verliert daher bei diesen Prozess-
bedingungen ihre Giiltigkeit.
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Untersuchungen von Gumnitskii und Maistruk [12] zur Loslichkeit von Feststoffen in
Flissigkeiten unter Vakuumbedingungen, bei denen sich Gas-Dampf-Blasen bilden,
zeigten, dass bei hohen Warmestromdichten keine Proportionalitat von Stoffiiber-
gangskoeffizient und Warmeulbergangskoeffizient besteht; im Bereich einer intensi-
ven Blasenbildung nahm der Warmetbergangskoeffizient deutlich starker zu als der
Stoffiibergangskoeffizient.

2.2 Siedeprozesse

Bei der katalytischen Stoffumsetzung wird konventionell von einer durch die Prozess-
fihrung erzwungenen konvektiven Warme- und Stofflibertragung an der Flissig-Fest-
Phasengrenze ausgegangen. Diese lasst sich, wie in Abschnitt 2.1.3 diskutiert, durch
physikalische Groflen wie die Dichte, die Viskositat, die Warmeleitfahigkeit, etc. und
eine geometrische GrolRe beschreiben. Dementgegen stehen bei klassischen (techni-
schen) Siedeprozessen vielmehr diejenigen Variablen im Mittelpunkt, die direkt mit
dem Phasenwechsel verknlpft sind; hierzu zdhlen die Verdampfungsenthalpie, die
Siedetemperatur und die Grenzflaichenspannung. Weiterhin sind auch die Oberfla-
chenbeschaffenheit und der Werkstoff bspw. technischer Warmeulbertrager von
enormer Bedeutung. Auf Grund der Vielzahl der Variablen, die es bei Siedevorgangen
zu berlcksichtigen gilt, ist es vergleichsweise schwierig, eine Berechnungsmethode
zur Bestimmung von Warmelbergangskoeffizienten anzugeben. Schon die Vielzahl an
unterschiedlichen Modellen zur Beschreibung der Blasendynamik bzw. der resultie-
renden Warme- und Stofflibertragung zeigen, dass man von einer geschlossenen
Theorie zur Beschreibung der Prozesse weit entfernt ist. Der Grof3teil der Untersu-
chungen von Siedeprozessen bezieht sich auf die Auslegung von Warmetauschern
aller Art zur Abfuhr hoher Warmestrome. Im Vergleich zur rein konvektiven Warme-
Ubertragung bietet das Blasensieden die Moglichkeit, bei vergleichsweise geringen
Temperaturdifferenzen zwischen der ,beheizten“ Wand und dem Fluid grofe War-
mestrome zu Ubertragen. Urspriinglich fand die Siedekihlung ihren Einsatz im Be-
reich chemischer Reaktoren, Kernreaktoren und Raketenantriebe, wird aber in jliinge-
rer Vergangenheit auch bei der Kiihlung von Verbrennungsmotoren oder elektroni-
schen Bauteilen eingesetzt.

Weiterhin kann ein Siedeprozess auch im Bereich der Elektrolyse, der Stoffauflosung,
bei Reaktionen mit einer Gasproduktion oder bei exothermen Reaktionen stattfin-
den; diese Siedeprozesse unterscheiden sich jedoch maligeblich von der klassischen
Betrachtung.
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2.2.1 Der klassische Siedeprozess

Der Siedeprozess setzt sich zusammen aus einer Blasenbildung, dem Blasenwachs-
tum, dem Ablésen, der Blasenbewegung und der Blasenkondensation. Auf diese Vor-
gange wirken eine Vielzahl von Einflussfaktoren, die sich in vier wesentliche Gruppen
einteilen lassen: die Versuchsparameter, die Systemparameter, die Stoffeigenschaf-
ten und die Wandeigenschaften. Bild 2.8 stellt die verschiedenen Parameter grafisch
dar.

Fluideigenschaften

Versuchsparameter _
Warmestrom Dichte
Massenstrom Oberfléche.ns'pa!nnt.l.ng

Temperatur ,’,_--~~ Warmeleitfahigkeit .
Druck 7 \\ Verdampfungsenthalpie
/ Siedeprozess Viskositat

Gravitati
ravitation / Blasenbildung % Dampfdruck

Blasenwachstum
Blasenablésung
Blasenbewegung

Systemparameter \ Blasenkondensation

e
- '

\
\
1
I
[}
4

Geometrie \\ ,' Wandeigenschaften
Art der Beheizung \\~~ —’,’ Materialeigenschaften
Einphasig / Zweiphasig - Oberflachen-.
Reinstoff / beschaffenheit

Mehrstoffgemische

Bild 2.8 Der klassische Siedeprozess und seine Einflussfaktoren.

Eine Gas-Dampf-Blasenbildung (Bild 2.9) findet stets in Poren bzw. Vertiefungen auf
der Siedeflache statt. Diese dienen als Keimstellen, deren Anzahl mit steigender
Temperatur zunimmt. Die wandnahe und Uberhitzte Flissigkeit liefert die zum Bla-
senwachstum notige Energie, weshalb sich die Heizflache unterhalb der wachsenden
Blase abkihlt. Sobald die Auftriebskraft die Haftkraft Ubersteigt, I16st sich die Blase
und in ihrem Nachlauf wird eine Driftstromung induziert. Flir den Fall, dass die Kern-
temperatur des Fluid geringer ist als die Sattigungstemperatur, kommt es am Blasen-
kopf zu einer Kondensation, wobei die Blase mit steigender Unterkihlung immer
schneller kollabiert.

Die aus dem Siedeprozess resultierende Warmelbertragung wird in der Literatur sehr
kontrar diskutiert. Die ersten Untersuchungen zur Verdampfung und zu Siedeprozes-
sen wurden von Jakob und Fritz [30] durchgefiihrt; in ihren Modellvorstellung ist al-
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lein die Agitationswirkung der wachsenden und aufsteigenden Blasen fir eine ver-
besserte Warmeubertragung verantwortlich. Dementgegen proklamierten McAdams
[31], Rohsenow und Clark [32], dass die bei der Blasenbildung und deren Kondensati-
on Ubertragene latente Warme den wesentlichen Teil des Warmetransports darstellt,
und Forster und Zuber [33] machen hierfiir die durch Pumpwirkung der wachsenden
und kondensierenden Blasen verursachte Mikrokonvektion verantwortlich.

Domptblose L A
\_'/ gy, i
i =
- Q "N e—
Heizfldche Ko Unterdruck
Abreifien Restdompf kondensiert
a b C

Bild 2.9 Abreifsvorgang nach Mitrovic [29]: a) Form der anhaftenden Blase;
b) Einschniiren und Abreifsen der Blase; c) Kondensation des Dampfrestes und
Fliissigkeitsstrémung.

Der in der Literatur als Marangoni-Konvektion bezeichnete Effekt wird in den Arbei-
ten von Zell [34] und Vogel [35] diskutiert. Hierbei kommt es auf Grund temperatur-
bedingter unterschiedlicher Oberflachenspannungen entlang der Grenzflache zu ei-
ner Grenzflaichenkonvektion. Die Mikroschichttheorie [36] geht davon aus, dass die
wachsende Blase von einer dinnen Uberhitzten Grenzschicht zwischen der Blase und
der Grenzschicht gespeist wird. Diese fiinf Modelle zur Beschreibung der Warme-
Ubertragung beim Blasensieden stellen nur einen Teil der unterschiedlichen Modell-
vorstellungen dar. Weitere Modelle kdnnen bspw. in [37], [38], [39] oder [40] gefun-
den werden. Die Vielzahl der unterschiedlichen Modelle macht die Komplexitat der
Warmelbertagung bei Siedevorgangen deutlich und sicherlich treten die verschiede-
nen Effekte in unterschiedlicher Auspragung gemeinsam auf.

Hinsichtlich einer technischen Anwendung von Siedeprozessen sind weiterhin nicht
nur die Mechanismen der Warmeulbertragung von Interesse sondern auch deren
Wechselwirkung mit den verwendeten Materialen und der Einfluss der jeweiligen
Prozessfihrung.
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Bei der Materialauswahl zeigte sich, dass natirlich die Leitfahigkeit aber vor allem
auch die Benetzbarkeit und die Oberflachenbeschaffenheit des Materials eine ent-
scheidende Rolle fir die Warmetbertragung bei Siedeprozessen spielen. Jakob und
Fritz [30] demonstrierten, dass eine einfache Modifikation der Warmedlbertragungs-
flache unterschiedliche Warmelbertragungsraten zur Folge hat. So konnten durch
Anritzen der untersuchten Oberflache bis zu viermal groRRere Warmeubergangskoeffi-
zienten im Vergleich zu einer polierten glatten Oberflache realisiert werden. Die Zahl
der Verdampfungsstellen stieg hierbei deutlich an, und eine ausgepragte Blasenbil-
dung setzte schon bei einer geringeren Heizleistung ein.

Wie die Materialauswahl lbt die Prozessfiihrung einen enormen Einfluss auf den
Warmetbergang aus. Sowohl die Geometrie des Warmeubertragers als auch die
Stromungsform beeinflussen den Siedeprozess. So muss zundchst zwischen reinem
Behaltersieden (bei freier Konvektion) und dem Stromungssieden (bei erzwungener
Konvektion) unterschieden werden; auch der Siedeprozess unterteilt sich in verschie-
dene Regime. Die unterschiedlichen Bereiche kdnnen anhand der Siedekurve von Nu-
kiyama erklart werden (Bild 2.10). Im Bereich niedriger Uberhitzung kommt es zu ei-
ner rein konvektiven Warmeubertragung ohne Phasenwechsel. Ab Punkt A (engl. on-
set boiling point — ONB) kdnnen erste Blasen entstehen und der Bereich zwischen A
und B stellt den Ubergang zwischen vorwiegend einphasiger Warmeibertragung mit
einem geringen Blasenanteil und der Warmeubertragung mit einer hohen Blasen-
dichte dar; in diesem Bereich nimmt der Einfluss der Umstromungsgeschwindigkeit
mit zunehmender Uberhitzung ab. Fiir ein vollausgeprigtes Blasensieden ist der Be-
reich zwischen Punkt B und C charakteristisch; hier steigt die Warmestromdichte steil
an, wobei die Wandtemperatur nur leicht zunimmt. Nach Maurus [28] ist die War-
meUlbertragung in diesem Bereich so intensiv, dass die erzwungene Konvektion kei-
nen Einfluss mehr hat (ungeachtet dessen, ob die Anwesenheit von Gas-Dampf-
Blasen den Warmedibergang senkt oder durch Turbulenzproduktion erhéht). Die ma-
ximale Warmedbertragung des Blasensiedens ist im Punkt C (engl. critical heat flux —
CHF) erreicht, gefolgt von einem sehr kleinen instabilen Siedebereich und der soge-
nannten Siedekrise, bei der sich ein Dampffilm auf der Oberflache bildet, der die
Warmeltbertragung enorm verschlechtert.

Ein weiterer bedeutender Einflussfaktor stellt die Fluidtemperatur dar. Hat der Kern
der Fllssigphase die Sattigungstemperatur erreicht, so konnen die Gasblasen im Kern
der Flussigkeit bestehen. Ist die Flussigphase jedoch unterkiihlt, so kondensieren die
Blasen sehr schnell und bei einer deutlichen Unterkiihlung liegt lediglich ein Oberfla-
chensieden vor. Beim Oberflachensieden entstehen sehr grole Warmeulbertragungs-
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raten, da starke Turbulenzen sowohl durch das Blasenwachstum als auch durch deren

Kondensation entstehen.
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Bild 2.10 Schematische Darstellung der verschiedenen Siederegime anhand der
Siedekurve fiir Wasser (Nukiyama-Kurve) [28].

2.2.2 Analoge Mechanismen zum klassischen Siedeprozess

In den obigen Ausfliihrungen wird qualitativ das Verhalten des Warmeubergangs bzw.
der Blasenbildung bei Warmetauschern oder bei Siedeprozessen mit einer externen
Beheizung erlautert. Schon bei diesen vergleichsweise einfachen Prozessen zeigt sich,
dass eine Vielzahl von Faktoren auf die Blasenbildung Einfluss nehmen. Die Zusam-
menhange stellen sich noch deutlich komplexer dar, wenn die Warmeproduktion
nicht extern erfolgt, sondern mit einem Stofftransport in der Grenzschicht verknipft
ist, oder falls es an der Ubertragungsfliche zu einer reaktionsbedingten Gasprodukti-

on kommt.

Bei der Elektrolyse, beim Auflosen von Feststoffen oder bei chemischen Reaktionen
kann es zu einer Produktion von Gasen bzw. zu einer Bildung von Gasblasen an der
entsprechenden Feststoffoberfliche kommen. Das Phanomen der Blasenbildung
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scheint hierbei dem der Siedeprozesse dhnlich, obgleich ein grundlegend anderer
Mechanismus vorliegt.

Vogt, Aras und Balzer beschreiben in [11] die Grenzen der Analogie zwischen Sie-
deprozessen und der Gasfreisetzung an Elektroden. Beide Falle weisen die Gemein-
samkeit auf, dass unter bestimmten Prozessbedingungen Gasblasen entstehen kon-
nen. Im Fall der Siedeprozesse muss es zu einer Uberhitzung und bei der Gasfreiset-
zung zu einer Ubersattigung der grenzflichennahen fluiden Phase kommen, damit
sich Gasblasen bilden kénnen. In beiden Fallen wird ein Teil der Feststoffoberflache
mit anhaftenden Blasen belegt und die Austauschflache verringert. Weiterhin indu-
ziert das Wachstum und Abldsen der Gasblasen von der Wand auch im Fall der Elekt-
roden Mikrokonvektionen, die sowohl den Warme- als auch den Stofftransport be-
stimmen. In Anwesenheit von Gasblasen findet, entsprechend der Warmeubertra-
gung beim Sieden, auch bei der Gasfreisetzung die Ubertragung auf zwei Wegen
statt. Ein Teil des gelosten Gases geht in die anhaftenden Gasblasen Uber, ein anderer
Teil direkt in die Bulkphase und tragt ggf. von dort aus zum Blasenwachstum bei.
Trotz der Gemeinsamkeiten konnte bei der elektrochemischen Umsetzung von Was-
ser (NTP) lediglich 5 % der Gasbildungsrate des entsprechenden Siedeprozesses reali-
siert werden. Als Grund wird die unterschiedliche Oberflachenspannung, aber viel-
mehr noch die bei der Elektrolyse auftretende Stofftransportlimitierung der Reaktan-
den, aufgefihrt. Im Gegensatz zum Siedeprozess muss bei der elektrochemischen
Umsetzung Wasser an die Phasengrenze (Fest-Fliissig) nachgeliefert werden, damit
sich weiterhin Gas bilden kann. Mit steigendem Strom steigt der Belegungsgrad der
Elektroden mit Gasblasen, weshalb sich die resultierende Stromdichte der (brigen
aktiven Flache stark erhoht und schlussendlich den sogenannten Grenzstrom er-
reicht, bei dem die Oberflachenkonzentration auf null abfallt und die Stoffumsetzung
somit einbricht. Dieses Verhalten wird in der industriellen Aluminiumproduktion auch
Anodeneffekt genannt [41]. Auf Grund des zur Gasproduktion notwendigen lberla-
gerten Stoffstroms hin zur Reaktionsoberflache besteht folglich keine ganzheitliche
Analogie zu den Siedeprozessen, bei denen der Warmetransport nur in einer Rich-
tung stattfindet (vergleiche Bild 2.11). Eine Art Filmsieden kann bei der Elektrolyse
daher nicht auftreten.

Wie bei der elektrochemischen Stoffumsetzung kann es auch bei katalytischen Reak-
tionen mit Gasproduktion zu einer Gas-Dampf-Blasenbildung kommen. Oehmichen
stellt hierzu in seiner Dissertation [42] die Zersetzung von Wasserstoffperoxid vor. Die
Stofftransportwege entsprechen hierbei denen der elektrochemischen Reaktion in
Bild 2.11. Hinsichtlich des Warmetransportes stellt sich das untersuchte System deut-
lich komplexer dar als der klassische Siedeprozess, da die Geschwindigkeit der
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exothermen Reaktion und somit die Warmeproduktion sowohl von der Konzentration
des Eduktes an den katalytischen Zentren als auch von der Temperatur abhangen. Die
Interaktion von Stofftransport und Warmetransport zeigt hier im Bereich einer inten-
siven Blasenbildung folglich ein chaotisches bzw. dynamisches Verhalten. Die Blasen-
bildung und deren Einfluss auf die Hydrodynamik nehmen bei der H,0,-Zersetzung
mit steigender Eduktkonzentration und somit steigender Gasbildungsrate zu, so dass
bei einer intensiven Blasenbildung kein Einfluss der Umstromungsgeschwindigkeit
mehr beobachtet werden kann. Vergleiche hierzu in Bild 2.10 den Bereich B > C.
Weiterhin musste die Analogie zwischen Warme- und Stofftransport in Frage gestellt
werden, da der Warmetlbergang im gesamten Konzentrationsbereich eine Abhangig-
keit von der Umstromungsgeschwindigkeit aufweist. In Abschnitt 5.5 findet sich eine
Darstellung dieser Ergebnisse, da die Vorgange bei der H,0,-Zersetzung denen der
vorliegenden Untersuchung sehr dhnlich sind.

Siedeprozess Elektrochemische Reaktion

) ) Stofflibertragung
Warmedbertragung <:I zur Oberflache
in die Bulkphase (Edukt)

Stofflibertragung
in die Bulkphase

Warmedber- (Produkt)
tragung in die

anhaftende Blase Stoffliber-

tragung in die
anhaftende
Blase (Produkt)

Bild 2.11 Schematischer Vergleich der Ubertragungswege von Wirme beim Sie-
den (links) und Stoffen an gasfreisetzenden Elektroden (rechts); bei der Elektroly-
se kommt es zu einer Uberlagerung der Stoffstréme, wobei der Edukt- und der
Produktstrom entgegengesetzt sind.

2.3 Die Oszillationstheorie

Die obigen Ausfliihrungen haben gezeigt, dass die Siedevorgange beim Einsatz klassi-
scher Warmedubertrager schon dulierst komplex sind und von einer Vielzahl von Pa-
rametern abhangen. In technischen Siedeapparaturen, die im wesentlichen Bestand-
teil bisheriger Untersuchungen waren, ist die Ubertragungsfliche bzw. das verwende-
te Material inert und liefert lediglich notwendige Keimstellen zur Bildung von Gas-
Dampf-Blasen; die Vorgange im Inneren der Materialen werden nicht berticksichtigt
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(insofern diese Uberhaupt eine pordse Struktur aufweisen). Am Beispiel der elektro-
chemischen Reaktion, aber vielmehr noch am Beispiel der katalytischen
H,0,-Zersetzung, wird deutlich, dass die Warme- und Stofftransportvorgange bei ei-
ner stofflichen Umsetzung noch deutlich komplexer sind. Da die Transportprozesse
hierbei direkt mit der chemischen Reaktion verknipft sind und diese in aller Regel im
Inneren eines pordsen Feststoffes stattfinden, kommt es im Fall einer Gas-Dampf-
Blasenbildung zu einem dullerst komplexen Wechselspiel aus innerem und dullerem
Warme- und Stofftransport sowie der chemischen Reaktion. Die Oszillationstheorie
erklart qualitativ die Vorgange innerhalb und auBerhalb einer katalytischen porésen
Struktur; unter entsprechenden Prozessbedingungen wird sowohl bei exothermen
Reaktionen als auch bei Reaktionen mit Gasproduktion eine Bildung von Gas- und
Dampfblasen innerhalb der Porenstruktur des Feststoffs angenommen. Durch die
Blasenbildung, das Wachstum und das Ablésen kommt es zu einer oszillierenden Be-
wegung der Flussigphase in den Poren des Katalysators. Diese Oszillationen beein-
flussen die Hydrodynamik und somit die Konzentrationsverhaltnisse in und um das
katalytische Pellet.

Obwohl die Oszillationstheorie keine quantitativen Aussagen oder Vorhersagen hin-
sichtlich der Reaktionsgeschwindigkeit, der Konzentrationsverhaltnisse oder der
Temperaturprofile realer Systeme erlaubt, stellt sie dennoch ein hilfreiches Mittel
dar, um die Vorgange unter idealisierten Bedingungen und vereinfachten Annahmen
qualitativ zu beschreiben und besser zu verstehen. Die Kriterien zur Blasenbildung
und einige qualitative Vorhersagen werden daher an dieser Stelle vorgestellt, eine
tiefergehende Diskussion kann in der entsprechenden Literatur [4-10] gefunden
werden.

2.3.1 Hintergrund und Einflussfaktoren bei der oszillierenden Blasenbildung

Im Zuge der Oszillationstheorie werden zwei prinzipielle Reaktionstypen unterschie-
den; sowohl bei dreiphasig katalysierten Reaktionen mit einer Gasproduktion als auch
bei exothermen dreiphasig katalysierten Reaktionen kann es zu einer Gas-Dampf-
Blasenbildung kommen. Obgleich sich die beiden Reaktionstypen grundlegend unter-
scheiden, kann die Beschreibung des Oszillationsprozesses analog erfolgen.

Im Fall der gasproduzierenden Reaktion (z.B. die Zersetzung von H,0,) fihrt eine
Ubersattigung der Fliissigphase mit der gasfédrmigen Komponente im Inneren der po-
résen Struktur zur Blasenbildung. Eine Ubersattigung tritt hierbei auf, wenn der dif-
fusive Stofftransport hin zur Katalysatoroberflache geringer ist als die Gasbildungsra-
te im Inneren des Pellets. Entsprechend ist bei exothermen Reaktionen (wie der He-
xenhydrierung) eine bestimmte Uberhitzung notwendig, damit Gas-Dampf-Blasen
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entstehen kénnen; zu einer Uberhitzung kommt es, wenn die produzierte Warme die
abgeflihrte Warmemenge Ubertrifft.

Zum Verstandnis der Blasenbildung bzw. der Blasendynamik miissen zunachst die
Druckverhaltnisse in einer und um eine Gas-Dampf-Blase dargestellt werden. Die
Grenzflachenspannung bt hierbei einen bestimmten Druck auf das Innere einer Gas-
Dampf-Blase aus. Dieser Druck kann Uber die Grenzflachenspannung und den Blasen-
radius beschrieben werden:

_4o

Apg = d

(2.68)

Der zusatzliche Druckanteil wird bei exothermen Reaktionen oder auch Siedeprozes-
sen durch die Uberhitzung der Fliissigphase und die daraus resultierende lokale Stei-
gerung des Dampfdrucks kompensiert(a).

Weiterhin zeigt Gleichung 2.68, dass beim Entstehen einer Blase theoretisch unend-
lich grof3e Blaseninnendriicke vorliegen miissen. Schon die Beobachtung klassischer
Siedeprozesse hat gezeigt, dass Gas-Dampf-Blasen stets an Unebenheiten der be-
grenzenden GefaBRwand bzw. der Warmedbertragungsflache entstehen. Die Poren im
Feststoff spielen folglich eine entscheidende Rolle bei der Blasenbildung und dennoch
sind die dort ablaufenden Prozesse bisher weitgehend ungeklart; moglicherweise bil-
den kleinste in den Poren anhaftende ,,Gaspolster” den Blasenkeim.

Da chemische Reaktionen hauptsachlich innerhalb des Porennetzwerkes stattfinden
(die innere Oberflache eines Katalysators ist in aller Regel deutlich groRer als die au-
Bere), stehen bei der Oszillationstheorie hauptsachlich die Prozesse im Inneren des
Katalysatorpartikels im Fokus. Der Kapillardruck innerhalb einer Katalysatorpore kann
entsprechend Gleichung 2.69 angegeben werden [43]:

40
Aap :K (2.69)
ore

Der Gesamtdruck einer Blase innerhalb einer Pore setzt sich dann aus dem Kapillar-
druck Apy,p, und dem Umgebungsdruck bzw. dem Reaktordruck pgr zusammen:

pg =Pr + Aokap (2.70)

Im Unterschied zu klassischen Warmeubertragungsvorgangen ist der Reaktordruck
bei chemischen Reaktionen wie der Hydrierung von 1-Hexen meist deutlich groRer als
der Dampfdruck, da eine ausreichende Menge an Reaktionsgas bereitgestellt werden

®) Da sich die Inhalte der vorliegenden Arbeit im Wesentlichen auf die Hexenhydrierung beziehen,
werden im Weiteren die Prozesse bei exothermen Reaktionen vorgestellt.
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muss. Der Blaseninnendruck setzt sich daher nicht nur aus dem Kapillar- und Dampf-
druck sondern auch dem Partialdruck der aufgepressten und in der Flissigphase ge-
|6sten gasformigen Komponente (im vorliegenden Fall des Wasserstoffs) zusammen:

40
PB =Pb,H, +Pp,vap T (2.712)
Pore

Bei Betrachtung der Gleichung 2.71 wird deutlich, dass eine lokale Uberhitzung des
Pellets bzw. die hieraus resultierende lokale Erhohung des Dampfdrucks den Kapillar-
druck (Apyap) kompensieren muss, damit eine Blase bestehen und wachsen kann. Un-
ter der Annahme, dass lokal kein Wasserstoff verbraucht wird [5], kann ein erstes
einfaches Kriterium zur Blasenbildung und deren Wachstum {iber die Druckbilanz ab-
geleitet werden [43]:

do

Apkap > (2.72)

dPore

Neben der Porengeometrie spielen die Oberflichenspannung und der Dampfdruck
der Flussigphase eine entscheidende Rolle. Die Oberflachenspannung sinkt mit stei-
gender Temperatur, bis bei der kritischen Temperatur (Ty 1-hexen = 230,85 °C) keine
Phasengrenze und somit auch keine Oberflaichenspannung mehr vorhanden ist
(Bild 2.12). Im Bereich der kritischen Temperatur reichen folglich kleinste Uberhitzun-
gen aus, damit sich Gas-Dampf-Blasen bilden konnen.

2,5-102
o= gy (1-T,)"
102 s

210% >~ /6, =56-10"2N/m
E15102- e
2 ‘\:‘\
? 10-2 | T \\~.‘\\

Ao =1,05-102N/m R N
5107 - e
0 7 T T T T‘~‘~
0 50 80 100 150 200 250

T,/°C

Bild 2.12 Oberflichenspannung von 1-Hexen als Funktion der Temperatur; das
deutliche Absinken der Oberfldichenspannung mit steigender Temperatur ist hier
anhand einer Bulktemperatur von 80 °C und 200 °C dargestellt.

Weiterhin zeigt der Dampfdruck (von 1-Hexen) eine quasi-exponentielle Temperatur-
abhangigkeit (Bild 2.13); die Steigung nimmt mit ansteigender Temperatur deutlich
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zu. Eine gleiche Temperaturerhéhung durch eine exotherme Reaktion wirkt sich folg-
lich bei hohen Bulktemperaturen deutlich starker aus als bei niedrigen Temperaturen.
Eine Blasenbildung wird daher schon auf Grund der stofflichen Eigenschaften mit zu-
nehmender Temperatur wahrscheinlicher und auch die chemische Reaktionsge-
schwindigkeit wird mit steigenden Temperaturen groRer.

35
30 - AyH ’I'
25 Pvap = Do "€ RT - y A
5 i Apvap =7 bar Po = 42612 bar ’,'
2 20 A H = 29909 ] /mol ~
§ 15 - o
o /’
10 n ”I’
51 Apyap = 1,7 bar “’/',—
0 R — ]
0 50 100 150 200 250
T,/°C

Bild 2.13 Berechneter Dampfdruck von 1-Hexen in Abhdngigkeit von der Bulk-
temperatur; die Steigung der Dampfdruckkurve nimmt mit ansteigender Tempe-
ratur zu.

2.3.2 Kriterium zur Blasenbildung, Porennutzungsgrad und effektive Reaktionsge-
schwindigkeit

Im Zuge der Oszillationstheorie werden bspw. in [5] sowohl ein Kriterium zur Blasen-
bildung, der entsprechende Porennutzungsgrad und die effektive Reaktionsge-
schwindigkeit eines Partikels als auch mogliche Konsequenzen und Moglichkeiten, die
sich aus der Oszillation der Flissigphase ergeben, hergeleitet. Dabei werden zunachst
einige vereinfachende Annahmen getroffen:

1. Die Reaktion findet lediglich in der FlUssigphase und nicht in der Gas-Dampf-Blase
statt.

2. Die Flussigkeit, die das Katalysatorpellet umgibt, steht im Gleichgewicht mit der
Gasphase.

3. Im Vergleich zum Dampfdruck weist die Gasldslichkeit nur eine unwesentliche
Abhangigkeit von der Temperatur auf.

4. Die Katalysatorporen haben benetzende Eigenschaften hinsichtlich der Kapillari-
tat.
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5. Die anfangliche oberflaichenbezogene Reaktionsrate r, ist auf Grund der extrem
kurzen Zeitspanne zum Fillen der Pore lber die gesamte Porenlange konstant

(vgl. [5]).
Ausgehend von einer gerade erst gefiillten einzelnen Pore, in der die Konzentration

der Edukte Uber die ganze Lange konstant ist, setzt sich die Warmebilanz einerseits
aus der reaktionsbedingten Warmeproduktion

Qerz:rs'”'dPore'y'(_4‘H) (2.73)

und andererseits aus der Warmeabfuhr durch Warmeleitung zusammen:

2
T—Ts .ﬂ"dPore

Cuby =4
abg 0 y 4

(2.74)

Das Verhaltnis von erzeugter zu abgefiihrter Warme wird durch die Kennzahl K be-
schrieben:

K= Qerz _4r 'yz'(_ArH)
Qorbg /1/ 'dPore '(T_Ts)

Die erzeugte Warme kann bei einem groReren Porendurchmesser besser abgefiihrt

(2.75)

werden als bei einem kleinen Durchmesser, da die Austauschflache groBer und die
oberflachenspezifische Warmeproduktion geringer ist. Je groBer der Porendurchmes-
ser ist, desto langer muss folglich die Pore sein, damit die nétige Uberhitzung zur Bla-
senbildung entstehen kann. Uber die in Gleichung 2.72 aufgezeigte Bedingung und
dem Dampfdruck der fluiden Phase

2.76
Pvap =Pg-€ RT (2.76)

lasst sich ein Zusammenhang zwischen der Temperaturdifferenz, der Dampfdrucker-
héhung und dem Porenradius herleiten [5].

Die kritische Temperaturdifferenz AT, , bei der eine Blase in der untersuchten Pore
entsteht, lasst sich dann in Form von Gleichung 2.77 @ beschreiben:

4-01-Tip M
ATy, = [~ Tkr "™V (2.77)
dpore * A/H- Pvap

Hierbei wird deutlich, dass in groReren Poren die Blasenbildung bei geringeren Uber-

hitzungen einsetzt. Einfligen von Gleichung 2.77 in Gleichung 2.75 ergibt:

“ Die Tilde ~ zeigt an, dass es sich nicht um die kritische Temperatur beim Ubergang vom unter- in
den Uberkritischen Zustand handelt.
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rg .y2 -(— ArH)-AvH'pvap (2.78)

K = 2
A0 Ty M,

Befindet sich die Warmeerzeugung mit der Warmeabfuhr im Gleichgewicht, ist K = 1.
Wird hingegen mehr Warme produziert als durch die reine Warmeleitung abgefiihrt
werden kann ist K > 1 und es kommt zu einer Uberhitzung bzw. zu einer Blasenbil-
dung an der Stelle y,, innerhalb der Pore. Bild 2.14 zeigt die Sachverhalte schematisch

auf.
Gasphase FlUssig- Katalysator
phase
A ]' A
..................... dmakro
Pr = pb,H2 + pb,vap
NN N .
T/ Pe=Prt Apkap
ATrmax ..Warme

<
~

<V

Yir

Bild 2.14 Schematische Darstellung einer Katalysatorpore bei einer exothermen
Reaktion; die Wédrmeproduktion erfolgt hierbei in den Mikroporen und die Bla-
senbildung und deren Wachstum in der Makropore.

Umstellen der Gleichung 2.78 nach y unter der Annahme K = 1 fuhrt auf die kritische,
zur Blasenbildung notwendigen Porenlange y,,:

Vir = A -0) Tir M (2.79)
r - .
rs'(_ArH)'AvH'pvap

Ist die maximale Porenldnge y, eines Katalysatorpellets durch

1
yp :E'dp'Tp (280)

gegeben, wobei d, den Partikeldurchmesser und t, die Tortuositdt der porésen Struk-
tur darstellt, und ist y,, <y, dann ist K > 1, und es kommt zu einer Blasenbildung.
Hierbei entstehen zwei Zonen innerhalb des Feststoffes: eine Reaktionszone an der
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auBeren Oberflache des Partikels, in der Oszillationen stattfinden und ein Bereich im
Zentrum, in dem die Reaktion stagniert und keine Oszillationen auftreten. In diesem
Bereich ist die Eduktkonzentration verarmt. Fiir den einfachsten Fall eines Katalysa-
tors mit parallelen Poren gleichen Durchmessers sind die Konzentrationsverhaltnisse
sowohl! fir K> 1 als auch K< 1 in Bild 2.15 dargestellt.

K>1 K<1
Oszillationsmodell Thiele-Modell
Yie/Tp < d,/2 Y/ T, > d,/2
d dp
2 9 E ykr/rp g
C_s @ & G Cs
(D Oszillations- \/
zone
(Stagnations-
zone
\ /
Oszillations- Katalysatorpartikel

grenzen

Bild 2.15 Schematische Darstellung der Konzentrationsverhdltnisse im Katalysa-
torpartikel mit und ohne Blasenbildung.

Der Porennutzungsgrad ist durch das Verhaltnis des bei der Reaktion genutzten Vo-
lumens des Katalysators zum Gesamtvolumen des Katalysators definiert und kann
unter Oszillationsbedingungen sowie der Annahme einer kugelférmigen Geometrie
nach Gleichung 2.81 berechnet werden; yq,, stellt hierbei die Oszillationsschichtdicke
dar.

(rp _yOsz)3

Nosz =1——F—3"" (2.81)

Ip

Die effektive massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit ergibt sich dann zu:

rv,int
I'm,0sz =Tosz * (2.82)
Pp

2.3.3 Einfluss der Porengeometrie

Reale Systeme weisen ein dullerst komplexes Porensystem aus Mikro-, Meso- und
Makroporen auf, die im Zuge der Blasenbildung unterschiedliche Funktionen Uber-
nehmen. Da bei kleinen Porendurchmessern eine groRere Uberhitzung zur Blasenbil-
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dung notwendig ist und somit keine Blasen bspw. in den Mikroporen gebildet werden
konnen, dienen diese Poren der Warmeproduktion. Der Stoffaustausch in den Mak-
roporen erfolgt hingegen durch die oben beschriebenen Oszillationen.

Da die Mikroporen (und Mesoporen) den Grof3teil der zur Verfliigung stehenden inne-
ren Oberflache A, ausmachen, kann die oberflaichenbezogene Reaktionsgeschwin-
digkeit (in mol/(m?s)) dieser Poren nach Gleichung 2.83 angegeben werden:

rsmikro: Iy,int (2.83)
Pp Am

Fir Makroporen kann dieser Ansatz nicht verwendet werden, da in den Mikroporen
und Mesoporen, die in die Makroporen einmiinden, ein groflerer Umsatz stattfindet
als auf der Oberflache der Makropore selbst. In [5] wird die oberflachenbezogene
Reaktionsgeschwindigkeit (in mol/(m?:s)) fur Makroporen daher nach Gleichung 2.84
abgeschatzt:

k
rsma o =0/75":1Makropore Iy int (2.84)

Die in Gleichung 2.84 beschriebene Reaktionsgeschwindigkeit beruht auf der Annah-
me, dass die Schichtdicke A der Mikroporen, die eine Makropore umgeben, die Halfte
des Makroporendurchmessers betragt (vgl. Bild 2.14) und der Stoffumsatz im We-
sentlichen in den umgebenden Mikroporen stattfindet.

Hinsichtlich der Konzentrationsverhaltnisse im Inneren des Katalysators kommt es im
Zuge der Blasenbildung zu Konvektionsstromen in der gesamten Oszillationszone; es
mussen drei wesentliche Falle hinsichtlich der Blasendynamik innerhalb der Poren-
struktur unterschieden werden (Bild 2.16). Ist die lokale Uberhitzung gering (a), kann
die Gas-Dampf-Blase die Pore nicht verlassen, die Warme wird abgeleitet und die Bla-
se schrumpft. Bei diesem Vorgang treten nur schwache Oszillationen auf. Weiterhin
konnen in der Porenstruktur eines Katalysatorpellets zusatzliche konvektive Strome
auftreten (b), wenn die Blase zu grofRer werdenden Porenradien wandert. Nach Glei-
chung 2.72 begiinstigen grof3e Porenradien das Blasenwachstum und konische Poren
die Blasenwanderung. Ist der Porenradius fir eine Blasenbildung zu klein, so werden
diese Poren dennoch durch eine Sogwirkung (auf Grund wandernder Blasen in groRe-
ren Poren) durchstromt und kénnen Wirme fiir eine weitere Uberhitzung des Pellets
produzieren. Wird ausreichend Warme produziert, verldsst die Gas-Dampf-Blase den
Porenmund (c). Durch die hohen Kapillarkrafte wird die entleerte Pore wieder mit
Flussigkeit geflllt. Hierbei treten starke Oszillationen auf und die duRere Grenzschicht
des Katalysators wird wie bei den klassischen Siedevorgangen deutlich gestort. Ggf.
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hat die erzwungene Konvektion (bspw. durch Rihren) keine Auswirkung mehr auf

den duBeren Stoff- und Warmetransport.

]
( ) Gleichgewichts-
groReren Radien CBIase verlésst Pore
C 9 Schrumpfen der

| Blase }\1/8\1/8
C )Ausgangszustarlmd (@) ﬁ% a Fiillen der Pore ( €— \/(c)

|
CBIasenwachstuer
I

| zustand Wanderung zu

Flussrichtung

Bild 2.16 Drei Fdlle der Blasendynamik im Porensystem eines katalytischen Pellets:
(a) Geringe Wdrmeproduktion; die Blase verldsst die Pore nicht (b) Blasenwanderung
zu gréfier werdenden Porenradien; konvektive Strémung im Katalysator (c) Hohe
Wérmeproduktion; die Blase verldsst den Porenmund; befiillen der Pore durch starke
Kapillarkrdfte.

2.3.4 Konsequenzen und Moglichkeiten der Oszillation

Auf Grund der komplexen Vorgange bei der Oszillation kdnnen obige Ansatze ledig-

lich far qualitative Aussagen und Abschatzungen und zum besseren Verstandnis der

Prozesse herangezogen werden. Einige theoretische und praktische Uberlegungen,

die aus der Oszillationstheorie hervorgehen, werden an dieser Stelle vorgestellt:

1.
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Die Stoffdynamik und die Konzentrationsverhaltnisse unter Oszillationsbedingun-
gen unterscheiden sich gravierend von denen nach klassischen Ansatzen. Der du-
Rere Stofftransport wird durch die Oszillationen stark beeinflusst und ggf. wird
die Reaktionsgeschwindigkeit unabhangig von der erzwungenen Konvektion.
Auch im Inneren treten Konvektionsstrome auf, die den inneren Stofftransport
erhohen.

Das Innere des Pellets kann in zwei Zonen unterteilt werden. Im Zentrum des Pel-
lets befindet sich die Stagnationszone, in der keine Reaktion stattfindet; im aule-
ren Bereich, der Reaktionszone, werden die Edukte umgesetzt. Hier liegen keine
klassischen Konzentrationsprofile vor, da der Stofftransport konvektiv und nicht
diffusiv erfolgt, wie es die Ansatze nach Thiele und Zeldovich beschreiben. Eine
exakte Beschreibung oder Vorhersage der Reaktionsgeschwindigkeit bzw. des
Stoff- und Warmetransportes ist bei einer Blasenbildung allerdings nicht moglich.
Ausgehend von den Betrachtungen eines Pellets mit parallelen identischen Poren
musste die effektive Reaktionsgeschwindigkeit auf Grund der Wurzelabhangigkeit
der kritischen Lange (Gleichung 2.79) eine geringere Ordnung bzgl. aller Edukt-
konzentrationen aufweisen als es im klassischen Sinne nach Thiele der Fall ware.
LieRRe sich die intrinsische Kinetik bspw. nach
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fy,int =Ky CH, (2.85)
beschreiben, so wiirde sich fiir K > 1 eine effektive Reaktionsgeschwindigkeit der
Form

0,5
Iy eff 0sz CH2 (2.86)

ergeben. Das Thiele-Modell wiirde hingegen eine Ordnung von 1 bzgl. des Was-
serstoffs vorhersagen:

Iv eff  Thiele ° CH, (2.87)

Es konnte ein Aktivitatsverlust des Katalysators durch Ablagerungen nicht ver-
dampfbarer Substanzen im Bereich der Blasenbildung auftreten.
Bei sehr starken Oszillationen kann es auf Grund des sogenannten , Wasserham-
mereffekts” zum Zerbrechen des Partikels kommen; die Zerstérung von Katalysa-
toren kann in industriellen Reaktoren haufig beobachtet werden.

Schon aus rein 6konomischer Sicht steht die Verbesserung bestehender Prozesse und

die Entwicklung neuartiger Verfahren im Mittelpunkt der Forschung und Entwicklung.

Die gezielte Induktion von Oszillationen bietet hierbei bestimmte Mdglichkeiten, da

sie vergleichsweise langsame stofftransportlimitierte Reaktionen und Prozesse inten-

sivieren kann (ohne den Einsatz einer aufwendigen Prozessfiihrung mit entsprechen-

den Pumpen, Kompressoren etc.). Einige denkbare Vorgehensweisen werden an die-

ser Stelle vorgestellt:

1.

Die Verwendung von Losungsmitteln, deren kritischer Punkt in der Nahe der Be-
triebstemperatur liegt, konnte Oszillationen hervorrufen.

Eine Optimierung der Porenstruktur hinsichtlich der Porenradienverteilung
scheint sinnvoll; z.B. kdnnten in Festbettreaktoren blasenproduzierende Katalysa-
toren in den Reaktorbereichen eingesetzt werden, in denen die Eduktkonzentra-
tion umsatzbedingt vergleichsweise niedrig und die Reaktionsrate daher gering
ist.

Durch eine additive Reaktion mit Warme- oder Gasproduktion konnte der
Stofftransport in einem bestehenden Prozess erhoht werden (insofern dieser den
Einsatz entsprechender Reagenzien zuldsst).

Durch eine zusatzliche Beheizung bspw. durch Mikrowellen oder elektromagneti-
sche Felder (Wirbelstrome) kdnnte eine Blasenbildung induziert werden.

Eine periodische Druckfihrung (vgl. [44]) kann ebenfalls zu Oszillationen fihren.
Dieses Verfahren bietet sich vor allem in Systemen mit einer vorgesattigten Flis-
sigphase an, da das Gasvolumen und somit der Energieaufwand vergleichsweise
gering ist (vgl. [45]).
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3 Ziel und Umfang der vorliegenden Arbeit

Bei dreiphasig katalysierten, exothermen Reaktionen konnte bereits visuell eine Bla-
senbildung demonstriert werden [42]. Bisher ist es allerdings nicht méglich die Vor-
gange bei heterogen-katalysierten Mehrphasenreaktionen unter Oszillationsbedin-
gungen zu beschreiben. Das Ubergeordnete Ziel der vorliegenden Arbeit war daher
die Untersuchung des moglichen Einflusses der bereits gezeigten Gas-Dampf-
Blasenbildung auf den Stoff- und Warmetransport, um die Vorgdange unter Oszillati-
onsbedingungen besser zu verstehen und letztendlich Ansatzpunkte zu einer Prozes-
sintensivierung erarbeiten zu kdnnen.

Als Modellreaktion diente hierzu die Hydrierung von 1-Hexen zu n-Hexan an einem
festen zylindrischen Nickelkatalysator. Da die Reaktion exotherm ist, kdnnen bei einer
ausreichenden Uberhitzung des katalytischen Pellets Gas-Dampf-Blasen entstehen.
Die gewonnenen Erkenntnisse sollten den Untersuchungen dhnlicher Reaktionen wie
der katalytischen H,0,-Zersetzung, bei der es aufgrund der Gasproduktion zu einer
Blasenbildung kommt und den klassischen Siedeprozessen gegenlibergestellt wer-
den; Unterschiede und Gemeinsamkeiten sollten herausgearbeitet werden.

Wie die Ausfliihrungen in Kapitel 2 zeigen, missen die klassischen Ansatze nach Thiele
und Zeldovich zur Beschreibung der internen Stoff- und Warmetransportprozesse
unter Prozessbedingungen, bei denen eine Blasenbildung auftritt, in Frage gestellt
werden. Die Grenzen dieser Modelle sollten aufgezeigt und der Versuch unternom-
men werden die experimentellen Befunde Uber Ansatze der Oszillationstheorie zu
beschreiben. Weiterhin wirken sich die Oszillationen auf den externen Stoff- und
Warmetransport aus, weshalb die typischerweise verwendeten Korrelationen zur Be-
schreibung der jeweiligen Transportschritte genauestens gepriift werden sollten, um
eine Fehlinterpretation zu vermeiden. Eine Analogie zwischen Warme- und
Stofftransport, wie sie hdaufig angenommen wird, erschien in vorliegendem Fall nicht
anwendbar. Die Analyse dieser Analogie war daher ebenfalls Gegenstand dieser Ar-
beit.

Die reaktionstechnischen Untersuchungen erfolgten - in sich erganzender Weise - in
einem Sichtzellenreaktor sowie in einem Riihrkesselreaktor und mittels eines selbst-
konstruierten Ringspaltreaktors. Um den Einfluss des jeweiligen Stoff- und Warm-
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transportschrittes und der chemischen Reaktion klar voneinander abzugrenzen und
den dominierenden Prozess zu identifizieren, sollten sowohl die intrinsische und ef-
fektive Reaktionsgeschwindigkeit gemessen als auch die entsprechenden Tempera-
tur- und Konzentrationsverhaltnisse ermittelt werden.

Bei der Messung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit unter Verwendung eines
einzelnen katalytischen Pellets sollten die Temperaturverhaltnisse mit Mantelther-
moelementen sowohl im katalytischen Pellet als auch in der Bulkphase der Flissigkeit
bestimmt werden. Die angewandte Methode ist nach [46] geeignet, um Riickschlisse
auf den internen und externen Warmetransport zu ziehen.

Weiterhin konnte tber die Temperaturmessung verifiziert werden, ob der Ubergang
vom unterkritischen in den Uberkritischen Temperaturbereich im Inneren des Pellets
einen besonderen Einfluss auf die effektive Reaktionsgeschwindigkeit ausilibt bzw. ob
hierbei eine verstirkte Blasenbildung auftritt. Der Ubergang vom unterkritischen in
den Uberkritischen Zustand der Bulkphase war ebenfalls von Interesse, da bei tber-
kritischen Temperaturen keine Gas-Dampf-Blasen mehr gebildet werden kénnen und
moglicherweise auch hier interessante Effekte auftreten.

Entsprechend den oben vorgestellten Prozessen sollte sich die Oszillation in besonde-
rer Weise auf den duBeren Stoff- und Warmetransport auswirken und den Einfluss
der (bspw. durch Rihren) erzwungenen Konvektion tbertreffen. Eventuell sollte es zu
einem deutlich groBeren Warme- und Stofflibergang kommen als es im einphasigen
Fall, d.h. ohne eine Blasenbildung, und nach konventionellen Ansatzen zu erwarten
ware. Die Verwendung eines Ringspaltreaktors erlaubte hierzu eine genaue Einstel-
lung der Stromungsgeschwindigkeit und somit die Berechnung entsprechender Kenn-
zahlen in einem weiten Temperatur- und Druckbereich. Der Einsatz eines inerten
elektrisch beheizten Kupferpellets sollte unter geeigneten Prozessbedingungen zei-
gen, ob die oben vorgestellten empirischen Korrelationen zur Berechnung samtlicher
Kennzahlen fur das vorliegende System geeignet sind. Im Fall einer Abweichung die-
nen die mit dem Kupferpellet erzielten Ergebnisse als wertvolle Referenz fiir die kata-
lytischen Untersuchungen. Anhand von experimentell bestimmten Kennzahlen sollte
sich somit ein moglicher Einfluss von Oszillationen im und auf dem katalytischen Pel-
let quantifizieren lassen.

Hinsichtlich einer Prozessintensivierung kamen die Verwendung eines zusatzlichen
Inertgases, eine additive Beheizung des katalytischen Pellets und dessen geometri-
sche Modifikation in Betracht.
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In der vorliegenden Arbeit kamen drei verschiedene Reaktoren in sich ergdnzender
Weise zum Einsatz, um die exotherme dreiphasig katalysierte Hydrierung von Hexen

zu analysieren.

CoHp + Hy —N 5 CH, AH = -125 ki/mol

Erste visuelle Erkenntnisse wurden durch die Verwendung eines Sichtzellenreaktors
gewonnen, wohingegen fiir die reaktionstechnischen Studien ein Riihrkessel und ein
Ringspaltreaktor verwendet wurden.

Im Zuge der reaktionstechnischen Untersuchungen ergaben sich die entsprechenden
Reaktionsgeschwindigkeiten durch Probeentnahmen und anschlieflende GC-Analyse.
Die Quantifizierung des Wdérmeliibergangs erfolgte mittels der Nusselt-Zahl bzw. des
Widrmeliibergangskoeffizienten, der sich aus der erzeugten Wdrme und der experi-
mentell bestimmten Temperaturdifferenz ergibt.

Um die gewonnenen Ergebnisse sinnvoll interpretieren zu kénnen, miissen die charak-
teristischen Eigenschaften des untersuchten Systems bekannt sein. Hierzu zéhlen so-
wohl die Konzentrationsverhdltnisse in Abhéngigkeit von Temperatur, Druck und dem
sich ergebenden Aggregatzustand als auch die stofflichen Eigenschaften des einge-
setzten Katalysators.

Neben den katalytischen porésen Partikeln wurden auch elektrisch beheizte inerte
Pellets aus Kupfer untersucht. Die erzielten Resultate stellen eine wertvolle Referenz
hinsichtlich der Interpretation der mit den katalytischen Pellets erhaltenen Mess-
ergebnisse dar.

4.1 Der Sichtzellenreaktor

Der Sichtzellenreaktor erlaubte einen visuellen Zugang zu den Oberflacheneffekten
bei der katalytischen Hydrierung von Hexen an einem Katalysatorpellet unter Reakti-
onsbedingungen; es konnten Temperaturen bis 250 °C bei einem Druck bis zu 120 bar
eingestellt werden. Die Beheizung erfolgte hierbei Gber vier 10 cm lange Heizpatro-
nen, welche in die Seitenwande der Sichtzelle eingelassen waren. Weiterhin konnte
das System Uber einen sich in der Bodenplatte befindlichen Magnetrihrer gerihrt
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werden. Uber die Temperaturmessung im Inneren eines katalytischen (6x6 mm gro-
Ben) Pellets und in der Bulkphase konnten Rickschlisse auf das Verhalten der sich
bildenden Gas-Dampf-Blasen sowohl beim Ubergang vom unter- in den Uberkriti-
schen Zustand, im Inneren des Pellets als auch der Bulkphase, gezogen werden. Der
Einfluss der Uberhitzung konnte somit sehr anschaulich demonstriert werden.

4.2 Der Riihrkesselreaktor

Der Rihrkesselreaktor (Parr Instruments - Stirred Reactor Series 4570; 250 ml) stellte
ein vergleichsweise einfaches System dar, in dem bei Temperaturen bis 500 °C und
Driicken von 250 bar reaktionstechnische Untersuchungen angestellt werden konn-
ten. Die Beheizung erfolgte Uiber einen von auBen angebrachten Ofen, der von unten
Uber den Reaktor geschoben wurde und nach oben hin offen war. Die Temperatur-
messung zur Regelung der Heizleistung erfolgte hierbei im Inneren des Rihrkessels.
Um ein Uberschwingen der Temperatur zu vermeiden, konnte bei gleichbleibenden
Versuchsbedingungen ein Autotuning durchgefiihrt werden bzw. bestand bei einer
sehr starken reaktionsbedingten Warmeerzeugung die Moglichkeit, einen internen
Kihlkreis zuzuschalten. Weiterhin befand sich ein Rihrwerk im Reaktor, das Uber ei-
ne Magnetkupplung mit einem Elektroantrieb verbunden war und dessen Drehzahl
stufenlos von null bis 700 U/min variiert werden konnte.

Da die Prozessbedingungen (Konzentration, Druck, Temperatur) im vorliegenden Sys-
tem weitestgehend konstant gehalten werden konnten, wurde der Loslichkeitskoeffi-
zient von Wasserstoff in 1-Hexen (und Hexan) bei unterschiedlichen Driicken in ei-
nem weiten Temperaturbereich von 22 bis 215 °C bestimmt [14]. Mit Kenntnis der
Konzentrationsverhaltnisse bei entsprechenden Temperaturen und Driicken konnte
weiterhin die intrinsische Kinetik bestimmt werden, indem man die Reaktionsge-
schwindigkeit unter Verwendung gemahlener Katalysatorpellets ermittelte [14]; ein
Austrag der Katalysatorpartikel (der Partikeldurchmesser betragt ca. 35 bis 125 um)
wurde durch einen Sinterfilter (15 um) am Auslassrohrchen verhindert.

Sowohl die kompakte Geometrie des Rihrkesselreaktors als auch die Temperaturbe-
standigkeit (insbesondere der verwendeten Graphitdichtungen) ermdglichten Unter-
suchungen des Stoff- und Warmeilbergangs im Uberkritischen Temperaturbereich, in
dem keine Oszillationen auf Grund einer Gas-Dampf-Blasenbildung auftreten kénnen.
Die nichtbeheizten Bauteile wie Rohrleitungen, Ventile oder auch die Magnetkupp-
lung des Rihrwerks, in denen es zur Kondensation kommen konnte, stellten aller-
dings einen Schwachpunkt dar. Die Konzentrationsverhaltnisse konnten daher bei
Temperaturen oberhalb der kritischen Temperatur nicht exakt angegeben werden.

47



Experimentelle Methoden

Da sich die Pellettemperatur, die Porengeometrie und geldstes Gas entscheidend auf
eine mogliche Gas-Dampf-Blasenbildung auswirken sollten, wurde auch der Einfluss
einer zusatzlichen Beheizung eines einzelnen katalytischen Pellets, einer konischen
Pore im katalytischen Pellet und eines Fremdgases (N,) auf die effektive Reaktionsge-
schwindigkeit im Rihrkessel untersucht. Gerade hinsichtlich der Versuche mit einem
zusatzlichen inerten Gas musste absolute Dichtigkeit bei entsprechenden Versuchs-
bedingungen gewahrleistet sein, um ein Anreichern des Reaktionsgases (H,) zu ver-
hindern.

Ablass

%_

Druckminderer |

Gaszufuhr Magnetantrieb

Bl — 0 5

A |
>4 |_ _Mantelthermoelemente

Gas

Probenentnahme - Katalysatorpellet

J1C

Elektr. Heizung ¥

Wasserkiihlung

Bild 4.1 Schematische Darstellung des Riihrkesselreaktors.

4.3 Der Ringspaltreaktor

Das in Bild 4.2 dargestellte System bestand aus einem Ringspaltreaktor, in dessen
Mitte ein Pellet fixiert werden konnte, einer Wasserstoffzufuhr zur Vorsattigung des
Hexens, einem Durchflussmesser, einer regelbaren Kreislaufpumpe und einem Flis-
sigkeitsreservoir mit Sichtfenster zum Ausgleich des entnommenen Probenvolumens.
Der Ringspaltreaktor erlaubte die Einstellung genau definierter Stromungsverhaltnis-
se bzw. die Berechnung der Umstromungsgeschwindigkeit und die Angabe der ent-
sprechenden Reynolds-Zahlen; ein Vergleich des experimentell bestimmten Warme-
und Stofftransportes mit den Berechnungen (iber entsprechende Korrelationen war
somit moglich. Um Einfllisse der Blasenbildung am Pellet separieren und quantifizie-
ren zu kdnnen, musste eine Gasblasenbildung durch Einspritzen des Gases und deren
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Einfluss auf den Warme- und Stofftransport am Pellet vermieden werden. Andernfalls
ware ein Vergleich mit den empirischen Korrelationen zur Berechnung der Nusselt-
und Sherwood-Zahl nicht moglich, da diese nur fir einphasige Systeme (flissig-fest;
gasformig-fest) gelten. Da die Loslichkeit von Wasserstoff in Hexen mit steigender
Temperatur zunimmt, wurde dieser bei Temperaturen unterhalb der Reaktortempe-
ratur eingespritzt, um eine Ubersattigung des fliissigen Hexens mit Wasserstoff zu
vermeiden. Uber vier unabhingige Heizkreise konnte die Temperatur an den ent-
sprechenden Stellen eingestellt werden.

@
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.. €9 €9
Uberdruckventil @ m A .\i’

— | —

Katalysatorpellet-., & ' Gaszufuhr
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U messer
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Probenentnahme =
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VAVAVAVAVAVAN
@ - Heizdraht
Kreislaufpumpe

Ringspaltreaktor-..

Bild 4.2 Schematische Darstellung des Ringspaltreaktors und seiner Peripherie.

Das Reaktorsystem wurde im Uhrzeigersinn durchstromt und der Reaktor somit von
unten geflutet, um ein Einphasensystem zu gewahrleisten. Am Durchflussmesser
konnten Volumenstrome von 13 bis 40 I/h abgelesen und die Stromungsgeschwindig-
keiten um das Pellet entsprechend der jeweiligen Temperatur ausgerechnet werden.
Die einzelnen Bauteile waren mit 6 mm Rohren (Innendurchmesser 4 mm) verbun-
den. Der Reaktor selbst bestand aus einem Rohr mit 12 mm Innendurchmesser und
war 400 mm lang. Ein einzelnes Pellet wurde darin mittels einer eigens angefertigten
Halterung aus 3 mm Rohren (Bild 4.3) befestigt. Die Temperatur wurde im katalyti-
schen Pellet und kurz vor dem Pellet stromaufwarts mit Mantelthermoelementen
(0,5 mm) gemessen. Weiterhin kam im Ringspaltsystem ein inertes Kupferpellet mit
einer zusatzlichen elektrischen Beheizung zum Einsatz.
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Bild 4.3 Befestigtes katalytisches Pellet in der eigens angefertigten Halterung
aus 3 mm Rohren: Die Verbindungsflidchen zwischen Pellet und Halterung sind
auf Grund der zylindrischen Geometrie minimal. In der Mitte des Pellets ist das
gebohrte Loch zur Befestigung eines 0,5 mm Thermoelementes Typ-K zu erken-
nen [47].

4.4 AuRerer Wirmeiibergang am katalytischen und inerten Pellet

Die Untersuchung des Warmetransportes erfolgte an einem katalytischen Pellet [47]
sowie einem inerten Pellet aus Kupfer. Mittels der Temperaturmessung (entspre-
chend Bild 4.4 und Bild 4.6) und der Berechnung der anfallenden Warmemenge konn-
ten Warmelibergangskoeffizienten bzw. entsprechende Nusselt-Zahlen fiir beide Sys-
teme angegeben werden. Die Ergebnisse dieser Untersuchung lieBen zum einen
Rickschliisse auf die Art des Warmetransportes zu und zum anderen konnte verifi-
ziert werden, ob bzw. unter welchen Bedingungen konventionelle Korrelationen zur
Beschreibung des Warmetransportes im vorliegenden Fall anwendbar sind. Weiterhin
stand eine detaillierte Analyse bezlglich einer Analogie zwischen Warme- und
Stofftransport im Fokus der Untersuchungen.
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4.4.1 Warmeiibergang am katalytischen Pellet

Der Warmelbergang bei der katalytischen Reaktion an einem Nickelkatalysatorparti-
kel lasst sich tiber den Warmelibergangskoeffizienten a bzw. Gber die dimensionslose
Nusselt-Zahl entsprechend der Gleichung 2.56 quantifizieren. Die anfallende flachen-
bezogene Warmemenge errechnet sich aus der gemessenen Reaktionsgeschwindig-
keit (mol/(kg's)), der Reaktionsenthalpie (J/mol) und der duBeren massenbezogenen
Pelletoberflache (m?/kg):

. 1
q="m,eff 'ArH'A— (4.1)

p,m

\4

AT . .. .
: Die exakte Oberflachentemperatur kann mit

. Hilfe von Thermoelementen nicht ermittelt

V

// werden, da die innere und duRere Grenz-

Thermoelemente schicht sehr klein sind im Vergleich zum

g Typ K; 0,5 mm Thermoelement und dessen Anwesenheit
© sowohl auf Grund seiner Geometrie als auch
Katalytischer seiner physikalischen Eigenschaften den

A Pellet Temperaturverlauf in der jeweiligen Grenz-
e g schicht beeinflussen wirde. Daher wurde die

A & mm - maximale Temperaturdifferenz AT zwischen

Bild 4.4 Schematische Darstellung dem Pelletzentrum und der Bulkphase ent-
der Temperaturmessung im katalyti- sprechend Bild 4.4 mit Mantelthermoelemen-
schen Pellet. ten (Typ K; 0,5 mm) gemessen. Nach Glei-
chung 4.2 ergaben sich auf diese Weise minimale Nusselt-Zahlen bzw. Warmeuber-
gangskoeffizienten:

_o-d, _ I'm,eff (= 4H)-d,

Nuy 4 =
= Am p AT Ay (4-2)

Obwohl die Warmeleitfahigkeit des Feststoffes deutlich groRRer als die der Flissigpha-
se ist und ATp, somit wesentlich kleiner als ATy war, musste der Richtigkeit halber eine
Korrektur vorgenommen werden. Unter der Annahme, dass die Chilton-Colburn-
Analogie [48] zwischen Warme- und Stofftransport vorlag (Gleichung 4.3),

1
M:(ﬂjé (4.3)
Sh Sc
konnte die ,Praterliberhitzung” (im Inneren des Pellets) iterativ bestimmt werden.
Als Startwert wurde hierzu die minimale Nusselt-Zahl Nu, verwendet und die

zugehorige Sherwood-Zahl Shy berechnet (Schritt 0.0). Diese Sherwood-Zahl
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ermoglichte wiederum die Berechnung einer Oberflaichenkonzentration der
limitierenden Komponente c,;, Uber die gemessene Reaktionsgeschwindigkeit
entsprechend Gleichung 2.63 (Schritt 0.1). Mittels dieser Oberflachenkonzentration
konnte dann eine Uberhitzung des Pellets ATy, o bestimmt (Schritt 0.2) und eine neue
Nusselt-Zahl Nu; berechnet werden (Schritt 0.3); dieser Vorgang wurde solange
wiederholt bis Anderungen kleiner als fiinf Prozent vorlagen (Nu;,;-Nu; < 0,05-Nu;). In
Bild 4.5 ist dieses iterative Vorgehen dargestellt.

1
sc\/4 0.1 Im eff "c 0.2 Degf jCs)i0(—4H)
Sho =NU0'(—j —> C5,i,0=Ch,i— > Alprp = Ui
Pr Sho 'Di . Am,p /leff
0.3 |
| 1
I, (-AH)-d é I, .d
Nuj = m.eff (-AH)-d, 1.0 Shy = Nuj (E) 1.1 Csj1=Chj— m,eff "Yc
Am p (AT = AT, )24 Pr Shy-Dj-Am p
1.2 |
4\1; _ Deffi-Cs,i,1-(—4rH) R Im,eff “(—4H)-d,
Alpy 1 = DU - .=
]‘eff Am,p : (AT - ATPr,i—l ) z

Bild 4.5 /terative Bestimmung der Nusselt-Zahl bei der katalytischen Reaktion.

4.4.2 Warmeibergang am inerten Cu-Pellet

Da die exakte Bestimmung der Oberflaichentemperatur im katalytischen System nicht
moglich ist und darliber hinaus die physikalischen StoffgrofRen Uber Korrelationen
berechnet wurden, kam ein Kupferpellet mit ahnlicher Geometrie als Referenz zum
Einsatz; Kupfer weist eine vergleichsweise hohe Warmeleitfahigkeit von
ca. 400 W/(m-K) auf. Im untersuchten Temperaturbereich lag die Warmeleitfahigkeit
von 1-Hexen zwischen 0,11 W/(m-K) (bei 80 °C) und 0,05 W/(m-K) (bei 210 °C). Nach
Gleichung 4.4 war der Temperaturgradient auf Seite der Flissigphase folglich 4000-
bis 8000-mal groRer als im Feststoff:

dTe,
dr

an
dr

G=~Acy- (4.4)

Ip Ip

Die nach Bild 4.6 gemessene Temperatur entsprach daher in guter Naherung der

Oberflachentemperatur. Die experimentell bestimmten Nusselt-Zahlen
(Gleichung 4.5) gaben somit die ,tatsachlichen” Nusselt-Zahlen wieder.

Die Warme wurde hierbei mittels eines PT-100-Elements elektrisch erzeugt und die
Warmeleistung tGber die Strom- und Spannungsmessung bestimmt.
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9pT100 "9
Nuops,cu = A AT, Z,C/ (4.5)
p

Der Warmelibergang am inerten Kupferpellet wurde unter verschiedenen Bedingun-
gen gemessen. Die drei folgenden Falle sind zu unterscheiden:

U; |
<>
1. Der Reaktordruck setzte sich lediglich aus
dem temperaturabhangigen Dampfdruck von
ATg 1-Hexen und dem Luftdruck von ca. 1 bar zu-

PT-100 sammen:
A \f PR = Pygp T Patm (4.6)
Thermoelemente 2. Das Reaktorsystem wurde bei Raumtem-
Typ K; 0,5 mm peratur vollstindig mit flissigem 1-Hexen
befillt und im geschlossenen Zustand auf die
£ gewadhlte Temperatur gebracht. Aufgrund des
§ Bestrebens der Flissigkeit sich mit steigender
- Temperatur auszudehnen (daher die Abkiir-
zung ThEx — Thermische Expansion), wurde
o ein enormer Druck auf das System ausgelbt:
J PR = PThEx (4.7)

222
> 3. Der Reaktordruck setzte sich aus dem
6 mm

Dampfdruck und einem zusatzlichen Partial-
Bild 4.6 Schematische Darstellung der

Temperaturmessung im inerten Kup-
ferpellet. PR =Pvap + PN, (4.8)

druck an Stickstoff zusammen:

Im ersten Fall war bei einer ausreichenden Warmezufuhr mit einer intensiven Bla-
senbildung zu rechnen, da eine temperaturbedingte lokale Dampfdruckerhéhung le-
diglich den Kapillardruck (vgl. Gleichung 2.72) kompensieren musste.

Im zweiten Fall stieg der Druck beim Hochheizen deutlich an, so dass dieser durch
Ablassen von 1-Hexen reguliert werden musste. Beim Erreichen der entsprechenden
Temperatur sollte der Reaktordruck (prhex) bei ca. 70 bis 80 bar liegen. Die aus der
aufgebrachten Wiarmeleistung resultierende Uberhitzung war in ausreichender Ent-
fernung vom kritischen Punkt nicht ausreichend, damit unter gegebenen Umstanden
Gas-Dampf-Blasen entstehen. Im Zuge der Blasenunterdriickung sollten die experi-
mentell ermittelten Nusselt-Zahlen mit den berechneten tbereinstimmen.

53



Experimentelle Methoden

Im letzten Fall war der Einfluss eines Gases auf den Warmedlbergang von Interesse.
Ausgehend vom Zustand einer intensiven Blasenbildung (Fall1) wurde der
N,-Partialdruck schrittweise erhéht, bis ein Gesamtdruck von ca. 80 bar erreicht
wurde.

4.5 Bestimmung der Konzentrationsverhaltnisse von Hexen und Wasserstoff

Die Kenntnis der Konzentrationsverhaltnisse von Hexen und Wasserstoff waren ins-
besondere in Hinsicht auf die Interpretation der gewonnen Ergebnisse unabdingbar.
Die Temperatur, der Druck und auch die Reaktorbauweise wirkten sich hierauf mal3-
geblich aus. Prinzipiell waren der unterkritische und der tberkritische Temperaturbe-
reich zu unterscheiden; bei Temperaturen unterhalb Ty, lag stets eine Flissigphase
vor, wohingegen fir T > Ty, alle Komponenten einen Uberkritischen Zustand annah-
men.

Als Ausgangsstoff der Reaktion wurde reines 1-Hexen verwendet. Im Reaktionsver-
lauf konnten sich Hexen-Isomere bilden (Bild 4.7), je nachdem ob oder in welchem
MalSe der Wasserstoff bei der Hydrierreaktion vorlag. Nach Battsengel [17] kann da-
von ausgegangen werden, dass die Hydrierung aller Isomeren die gleiche Reaktions-
geschwindigkeit aufweist. Da nicht der Reaktionsmechanismus im Vordergrund der
Untersuchung stand und sich die Isomeren sowohl in ihren physikalischen Eigenschaf-
ten als auch hinsichtlich der Reaktionsenthalpie der jeweiligen Hydrierung kaum von-
einander unterscheiden, wurde ein moglicher Einfluss der Isomerisierung nicht be-
racksichtigt.

A

cis-2-Hexen

NN\ L > /\/\/
1-Hexen \ n-Hexan
+ Hz

Ve T

trans-2-Hexen

+H2

Bild 4.7 Schematische Darstellung der Bildung von Hexen-Isomeren bei der kata-
lytischen Hydrierreaktion.
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4.5.1 Bestimmung der Hexenkonzentration im unterkritischen Zustand

Bei Temperaturen unterhalb der kritischen Temperatur wurde zwar die Konzentrati-
on des Wasserstoffs durch den aufgepressten Partialdruck konstant gehalten, jedoch
anderte sich die Hexenkonzentration lGber die Dauer eines (Batch-) Versuchs. Zur Be-
stimmung der jeweiligen Reaktionsgeschwindigkeiten in einem bestimmten Zeitinter-
vall mussten daher die Hexen- bzw. Hexan-Konzentration ermittelt werden. Zur Ana-
lyse der entsprechenden Konzentrationsverhaltnisse wurde ein Gaschromatograph
(Bruker GC-450) mit einem Flammenionisationsdetektor (FID) verwendet. Der FID ist
insbesondere flr die Bestimmung von Kohlenwasserstoffen in einem weiten Konzent-
rations- und Stoffbereich geeignet. Tabelle 4.1 gibt die verwendete Analyse-Methode
wieder.

Tabelle 4.1 Analyse-Methode zur Bestimmung der Kohlenwasserstoffkonzentrationen.

Typ Bruker GC-450

Trennsaule J&W Scientific: Ultra 2 - 50 m x 0,32 x 0,52 DF
Losungsmittel CH,Cl,

Gasstrom He; 1,3 ml/min

Detektor FID

Injektionstemperatur 220°C

Saulentemperatur (Beginn) 32 °C (13 min)

Sadulentemperatur (Ende) 200 °C
Heizrate 50 K/min
Detektortemperatur 240 °C

4.5.2 Bestimmung der H,-Konzentration im unterkritischen Hexen

Zur Bestimmung der Loslichkeit Ly, von Wasserstoff in 1-Hexen (in mol/(m?3-bar), d.h.
des reziproken Henry-Koeffizienten, wurde die Spritzenmethode angewendet. Hier-
bei wurde eine leichtgangige geschliffene Glasspritze mit einem Volumen von 100 ml
und einer entsprechenden Skalierung verwendet, um bei Reaktortemperaturen von
22 bis 215 °C und Driicken im Bereich von 10 bis 80 bar Gas-Fliissig-Proben (aus dem
hierzu verwendeten Rihrkesselreaktor) zu entnehmen. Zunachst wurde eine ent-
sprechende 1-Hexen-Menge auf die gewiinschte Temperatur erhitzt und ein be-
stimmter H,-Partialdruck aufgegeben. Nachdem sich im Reaktor ein Gleichgewicht
zwischen Gas- und Flissigphase eingestellt hatte, wurde eine Gas-Fllssig-Probe ent-
nommen. Das Gemisch entspannte sich innerhalb der Spritze bis auf Atmospharen-
druck und kiihlte auf Raumtemperatur ab. Die im Reaktor vorliegende Konzentration
des Wasserstoffs in fliissigem 1-Hexen (bei T = Tg) konnte dann Uber das Verhaltnis
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der entnommenen Gasmenge zur Flissigkeitsmenge bei Raumtemperatur nach Glei-
chung 4.9 bestimmt und der temperatur- und moglicherweise druckabhangige Los-
lichkeitskoeffizient nach Gleichung 4.10 ermittelt werden:

Ny PegHy, (T)
iy (Tipy, )=z etz (4.9
NCeH12 | 500 Mcgh,,
¢y, (T)
LHZ(T,'pH2)= p; (4.10)
2

Die bei Raumtemperatur und Umgebungsdruck weiterhin im 1-Hexen gel6ste Menge
an Wasserstoff konnte bei der Bestimmung der Loslichkeit vernachlassigt werden, da
zum einen deutlich héhere Driicke im Reaktor aufgegeben wurden und zum anderen
die Loslichkeit mit steigender Temperatur stark zunahm; die niedrigste Versuchstem-
peratur lag bei 80 °C.

4.5.3 Konzentrationsverhadltnisse im liberkritischen Temperaturbereich

Hinsichtlich der H,-Konzentration im Uberkritischen Temperaturbereich wurde die
Annahme getroffen, dass sich Wasserstoff im Uberkritischen Hexen wie ein ideales
Gas verhalt. Die Wasserstoffkonzentration lieR sich unter gegebener Annahme nach
Gleichung 4.11 berechnen:

_ PH,
RT

Der H,-Partialdruck errechnete sich hierbei aus dem Hexen-Partialdruck und dem Ge-

CH, (4.112)
samtdruck:
PH, =PR ~PCzH,, (4.12)

Theoretisch kann der Hexen-Partialdruck im Uberkritischen Zustand Uber die Zu-
standsgleichung nach Peng und Robinson [49] angegeben werden:

p RTR a
CeHip = - 4.13
#12 Vim=b VZ+2-b-V, —b? (4.13)
Der Kohasionsdruck berechnet sich hierbei nach Gleichung 4.14:
2 2
R -T,
a=0,45724-—KC .o (4.14)
Pkr

Boston und Mathias [50] haben fur Uberkritische Bedingungen eine geeignete
a-Gleichung entwickelt:
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1
2-(1—d}(1—r,d) (4.15)
a=e
d=1+" (4.16)
2
m=0,48+1,57-w—0,176- & (4.17)

-
T, stellt die reduzierte Temperatur (T—) dar. Die Abweichung des betrachteten He-
kr

xen-Molekils von der idealen Kugelform wird Uiber den azentrischen Faktor w be-
ricksichtigt und das Kovolumen b kann Gber Gleichung 4.18 bestimmt werden.

b=0,0778-R-k (4.18)
Pkr

Da auch der Rihrkesselreaktor eine unbeheizte Peripherie wie Rohre, Ventile und
Barometer besal}, bestand die Moglichkeit der Kondensation; obige theoretische Be-
rechnungsmethoden mussten daher experimentell verifiziert werden. Hierzu wurden
unterschiedliche Fillmengen 1-Hexen Vg cgn;,(25°C) auf die entsprechenden Tempe-
raturen hochgeheizt und die jeweiligen Driicke gemessen. Bei deutlichen Abweichun-
gen der Messergebnisse von den Berechnungen musste die jeweilige Hexenkonzent-
ration (das reziproke molare Volumen) aus der modifizierten Peng-Robinson-
Gleichung rickgerechnet werden.

4.6 Experimentelle Bestimmung der Reaktionsgeschwindigkeit

4.6.1 Die intrinsische Kinetik

Wie in Kapitel 2.1 gezeigt, hangt die intrinsische Kinetik von der Temperatur, der Ak-
tivierungsenergie und den Konzentrationen der jeweiligen Reaktionspartner ab und
stellt somit die rein chemische Reaktionsgeschwindigkeit dar. Bei der Bestimmung
der intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit musste daher Sorge getragen werden,
dass keine externe und interne Stofftransportlimitierung auftritt. Dieser Umstand
kann experimentell sichergestellt werden, indem man gemahlene Katalysatorpartikel
verwendet. Kommen Partikel in bspw. zwei verschiedenen GréRBenbereichen bei un-
terschiedlichen Rihrerdrehzahlen zum Einsatz, sollte sich in allen Fallen bei ansons-
ten gleichen Reaktionsbedingungen die gleiche Reaktionsgeschwindigkeit ergeben.
Durch eine Variation sowohl der Hexen- und der Wasserstoffkonzentration als auch
der Temperatur konnte dann die Reaktionskonstante k,, die Aktivierungsenergie E,
und die beiden Reaktionsordnungen n und m (Gleichung 2.10) bestimmt werden.
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Zunachst wurde das Katalysatorpulver Gber mehrere Stunden bei 270 °C reduziert
(aktiviert). AnschlieBend wurden Versuche in einem ausgewahlten Temperatur- und
Druckbereich durchgefiihrt. Die Probenentnahme erfolgte in einem moglichst regel-
maRigen Zeitintervall. Die Reaktionsgeschwindigkeit konnte somit lber die Hexen-
konzentration in Abhdngigkeit vom Zeitpunkt der Probeentnahme [51] und der Kata-
lysatormasse bestimmt werden:

decgHyy  CegHyy (ti)=ccghy, (ti1)

int ( I ) dt ti _ti—l ( )

Da das flissige Reaktionsvolumen auf Grund der Probenentnahme wahrend der Ver-
suchsdauer nicht konstant blieb, wurde eine modifizierte Verweilzeit eingefiihrt:

m
7 =(tj —ti_q)- v Kat (4.20)

Die intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit lieR sich dann wie folgt beschreiben:

ACCsle

r, (4.21)

I'm int (ti ) =

4.6.1.1 Die Reaktionsordnung

Zur Bestimmung der Reaktionsordnung von Hexen wurde eine modifizierte Reakti-
onsgeschwindigkeitskonstante k*(T) eingefiihrt:

K (T)=k(T)-c(T)g, (4.22)

In den jeweiligen Versuchen wurde die Wasserstoffkonzentration durch den aufge-
pressten Druck konstant gehalten (siehe Gleichung 4.10), wohingegen die Hexenkon-
zentration mit der Versuchsdauer abnahm. Die Reaktionsgeschwindigkeit lieR sich mit
diesem vereinfachten Ansatz folgendermalRen beschreiben:

ES —
m,int (&, T) =k (T)-Cyy (t15T) (4.23)
Logarithmieren der Gleichung 4.23 fiihrt zu:

In (rm,,-,,t (t;;T))=m-In (EC6H12 (t;; T))+ In (k* (T)) (4.24)

Die Auftragung der logarithmierten gemessenen Reaktionsgeschwindigkeiten
IN(rm obs,int(ti;T)) Uber der jeweiligen zeitlich gemittelten und logarithmierten Hexen-
konzentration ermoglichte die Bestimmung der Reaktionsordnung m durch Ablesen
der Steigung m der entsprechenden Regressionskurve. Ist die Reaktionsordnung un-
abhdngig von der Hexenkonzentration, so ergibt sich eine Gerade mit konstanter
Steigung.
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Nachdem die Reaktionsordnung von Hexen bestimmt wurde, konnte durch eine Vari-
ation des H,-Drucks bzw. der H,-Konzentration die Ordnung bzgl. der Wasserstoff-
konzentration n nach Gleichung 4.25 bestimmt werden:

k .
1 Fm int\ti; T
/n(rint/mod): In| =- M :n~ln(c,_,2 )+ Ink(T) (4.25)

k = cm .
i=1 CC6H12 (tIlT)
Falls die Ordnung n unabhangig von der H,-Konzentration ist, stellt auch im Fall der
Wasserstoffkonzentration diese Ordnung die Steigung einer linearen Regression dar.

4.6.1.2 Der Haufigkeitsfaktor und die Aktivierungsenergie

Entsprechend den Ausfihrungen in Kapitel 2.1 lasst sich die Temperaturabhangigkeit
durch einen Arrhenius-Ansatz beschreiben. Die temperaturabhangige Reaktionsge-
schwindigkeitskonstante k(T) konnte mit den vorliegenden Reaktionsordnungen fir
die jeweiligen Temperaturen bestimmt werden. Die Aktivierungsenergie und der
Haufigkeitsfaktor lieen sich wiederum entsprechend Gleichung 4.26 bestimmen:

lnk(T):—%ano (4.26)

Bei einer Auftragung der logarithmierten Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten tber
der reziproken Temperatur stellt der Term -E,/R die Steigung und der Haufigkeitsfak-
tor bzw. Ink, den y-Achsenabschnitt dar.

4.6.2 Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit

Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit wurde durch eine Probenentnahme mit an-
schlieBender GC-Analyse bestimmt. Hierbei wurden Proben in moglichst gleichen
Zeitintervallen entnommen, bis ein Umsatz von maximal 25 % erreicht wurde.
Bild 4.8 zeigt unter der Annahme einer 1. bzw. einer 2. Ordnung bzgl. der Konzentra-
tion den theoretischen Verlauf der normierten Konzentration in Abhangigkeit von der
Damkdhler-Zahl (Da = k-t).

Bei einem Umsatz von 25 % und der Annahme einer 1. Ordnung liegt die maximale
Abweichung des berechneten Konzentrationsverlaufs von der (fiir t = 0) linearisierten
Form bei 5,3 %; unter der Annahme einer 2. Ordnung ergibt sich ein Wert von 13,9 %.
Die Reaktionsgeschwindigkeit sollte sich daher tber die Versuchsdauer kaum andern;
insbesondere falls eine Ordnung zwischen 0 und 1 auftritt.
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co/c(t)

0 - T T T

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
Da

Bild 4.8 Grafische Darstellung der theoretischen normierten Konzentration auf-
grund der Annahme einer 1. bzw. einer 2. Ordnung in Abhéngigkeit von Da.

Um den Volumenunterschied durch die Probenentnahme zu berticksichtigen, wurden
die zwischen jeweils zwei Messpunkten bestimmten Reaktionsgeschwindigkeiten
(Gleichung 4.27) gemittelt (Gleichung 4.28):

_decghy, (t) __ CceHyy (ti)- CCeHy, (ti—g ) Vi i1

I, eff (ti)= (4.27)
meff ¥ dt ti—ti_z Myat
k
) I_lrm,eff (ti ) (4.28)
I'm,eff = K

4.7 Charakterisierung des katalytischen Pellets

Zur Charakterisierung des verwendeten Nickel-Katalysators standen unterschiedliche
Methoden wie beispielsweise die BET-Messung und die Hg-Porosimetrie zur Bestim-
mung der inneren Oberflache, des Porenvolumens oder der Porenradienverteilung
und die Chemiesorptionsmessung zur Analyse der aktiven Zentren des Katalysators
zur Verfugung. Eine ausfiihrliche Beschreibung dieser Methoden findet sich in einer
Vielzahl von Standardwerken und wird daher an dieser Stelle nicht naher beschrie-
ben. Einige weniger konventionelle bzw. seltener anzutreffende Methoden zur Be-
stimmung der charakteristischen Eigenschaften eines Katalysators werden nachfol-
gend vorgestellt.
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4.7.1 Bestimmung der Porositat

Zur Bestimmung der Porositat wurde die Wassermethode angewandt. Hierbei wurde
eine bestimmte Menge an Katalysatorpellets (beispielweise 20 Stlick) bei 100 °C un-
ter Vakuum Uber mehrere Tage getrocknet und anschlieBend gewogen. Danach wur-
den die Pellets einige Minuten in entionisiertem Wasser bei 25 °C getrankt, so dass
auch beim Schutteln keine Gasblasen mehr aufstiegen. Die restlichen in den Poren
anhaftenden Gaspolster I6sten sich bei einem kurzen Siedevorgang in der Flussigkeit
und die Dampfphase kondensierte beim Abkihlen. Die getrankten Pellets wurden
anschliefend mit einem feuchten Tuch aus Zellstoff vorsichtig ,trocken” getupft und
nochmals gewogen. Die Massendifferenz entsprach der aufgenommen Menge an
Wasser bei Raumtemperatur (my,o) und die Porositat g, lieR sich nach Gleichung 4.29
berechnen:

o
— Vpore — Vpore _ MH,0 (25 C) (4.29)
2 - .

£ Pore _ -
Vges 1"V I-,OHZO(25°C)-7Z'-rp hp

p

i bezeichnet die Anzahl der Pellets und Fp sowie Fp stellen den gemittelten Radius
bzw. die gemittelte Hohe der untersuchten zylindrischen Pellets dar.

Neben dem geringen Aufwand ist diese Methode wegen |lhrer Genauigkeit zur Be-
stimmung des Hohlraumes der BET-Messung und der Hg-Porosimetrie vorzuziehen.
Im Zuge der BET-Messung werden lediglich Mikro- und Mesoporen bzw. Porenradien
bis 100 nm erfasst, da bei groBeren Porenradien keine Kapillarkondensation mehr
auftritt. Hingegen ist bei der Hg-Porosimetrie der aufzubringende Druck zu groR bzw.
die Festigkeit des Katalysators nicht ausreichend, um die Mikroporen zu fillen, wes-
halb diese nicht bertlicksichtigt werden. Die Wassermethode erfasst hingegen das ge-
samte Volumen, da sich auf Grund der hohen Kapillaritat - insbesondere der kleinen
Poren - alle Poren fillen (vgl. hierzu Tabelle 5.1 mit Bild 5.1).

Uber die Porositat lassen sich die Tortuositit sowie die effektive Leitfahigkeit der Ka-
talysatorpellets berechnen.

4.7.2 Berechnung der Tortuositat

Zusammen mit der Porositat gilt die Tortuositat als wichtiger Parameter zur Beschrei-
bung des Einflusses der inneren Katalysatorgeometrie wie Porenform, Porenorientie-
rung und Verzweigung der Poren im Porensystem. Oftmals wird die Tortuositat auch
als ,,Gewundenheit” der Poren interpretiert und spielt gerade bei Diffusionsprozessen
in porosen Systemen eine entscheidende Rolle, da es aufgrund der Katalysatorstruk-
tur zu einer Verminderung der Diffusionsrate im Vergleich zur freien fluiden Phase
kommt. Mittels Korrelationen, die der Literatur enthommen werden kdnnen, wurden
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die Tortuositat in der vorliegenden Arbeit berechnet bzw. abgeschatzt. Flr Presslinge
und Sinterkorper gibt Hugo [52] die in Gleichung 4.30 angegebene Korrelation fiir die
Berechnung der Tortuositat an:

4

Ty=—"—
A (4.30)

Probst und Wohlfahrt [53] schlagen den in Gleichung 4.31 aufgezeigten Ansatz vor fir
Katalysatoren, die aus Pulvern gepresst wurden, vor:

7, =(2—8p Jr+1 ey (4.31)

Die Autoren geben 1,05 als einen , haufig anzutreffenden Wert” fiir m an.

10 . ,
\ e =0,42
v Hugo |
8 - \/ |
\ |
\\ :
6 - % :
N
- . \\\\ i
|
......... ﬁ~\~
............. ] - - -~
Peeecenan, ?..\.
2 | | ”M"" EXYTFY <
Probst / Wohlfahrt -
O T T l T T T
0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8
&

Bild 4.9 Tortuositdt nach dem Modell von Probst und Wohlfahrt [53] bzw. nach
dem Modell von Hugo [52].

In Bild 4.9 ist die Tortuositat in Abhangigkeit von der Porositat nach dem Modell von
Probst und Wohlfahrt sowie nach dem Modell von Hugo dargestellt. Bei vergleichs-
weise groRen Hohlraumanteilen (g, > 0,5) stimmen beide Modelle sehr gut miteinan-
der Uberein, wohingegen bei geringer Porositat (g, < 0,5) die Abweichungen mit sin-
kendem Hohlraumanteil immer starker werden. Unter Vorwegnahme der Ergebnisse
stellt sich fur eine Porositat von 0,42 eine Tortuositat von 2,7 nach Probst und Wohl-
fahrt bzw. 3,6 nach Hugo ein. Als Faustregel fiir die Berechnung des effektiven Diffu-
sionskoeffizienten in kommerziellen gepressten Katalysatoren kann ein Zehntel des
molekularen Diffusionskoeffizienten D; angenommen werden. Der Zusammenhang
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zwischen dem molekularen Diffusionskoeffizienten und dem effektiven Diffusionsko-
effizienten ist in Gleichung 4.32 angegeben:

€p
Deffj =—Dj=0,1-D; (4.32)
Tp
Hinsichtlich der Faustregel schien fir den vorliegenden Fall das Modell von Hugo ge-

eignet.

4.7.3 Berechnung der effektiven Warmeleitfahigkeit

Eine experimentelle Studie zur Bestimmung der effektiven Warmeleitfahigkeit eines
Katalysators wurde in [42] vorgenommen. Uber die gemessene Temperaturleitfahig-
keit mit zwei verschiedenen Systemen (Wasser-Pellet und 1-Hexen-Pellet) konnte die
Anwendbarkeit eines Ansatzes zur Berechnung der effektiven Warmeleitfahigkeit
nach Woodside und Messmer [54] im Rahmen der Genauigkeit bestatigt werden. Die
effektive Warmeleitfahigkeit eines flissigkeitsgetrankten Feststoffes lasst sich dem-
nach Uber die Warmeleitfahigkeit der Reinstoffe nach Gleichung 4.33 berechnen [42]:

2, P
ﬂ'eff :ﬂ'Kat ‘(EKI J (4.33)
at

Die Warmeleitfahigkeit (A.:) des SiO,-getragerten Katalysatorpellets (NiSat 200), d.h.
die des reinen Feststoffmaterials, weist einen experimentell bestimmten Wert von
1,6 W/(m-K) auf [42]; die Warmeleitfahigkeit von 1-Hexen (M) liegt im Bereich von
0,11 W/m-K bei 80 °C und 0,05 W/m-K bei 210 °C; die Porositat kann mit 0,42
angegeben werden. Unter der Annahme, dass sich die Warmeleitfahigkeit des Pellets
im untersuchten Temperaturbereich nicht andert, konnten somit die entsprechenden
effektiven Werte der Warmeleitfahigkeit berechnet werden.

4.8 Intensivierung der Blasenbildung mit nichtkonventionellen Methoden

Zur Stimulation der Blasenbildung wurden drei nicht konventionelle Methoden her-
angezogen. Sowohl eine zusatzliche Beheizung des Katalysatorpellets als auch der
Einsatz von Fremdgasen konnte eine verstarkte bzw. friihzeitige Blasenbildung bewir-
ken und der Einsatz eines katalytischen Pellets mit einer konischen Pore sollte Auf-
schluss Uber den Einfluss der Porengeometrie geben.

4.8.1 Zusatzliche Beheizung eines Katalysatorpellets

Um eine zusatzliche Energiequelle zu der (ohnehin schon) exothermen Hydrierreakti-
on zu schaffen, wurde ein PT-100-Element als Heizung verschaltet und innerhalb des
zylindrischen Pellets platziert. Die Temperatur im Pellet wurde entsprechend der
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schematischen Darstellung in Bild 4.10 gemessen und die Reaktionsgeschwindigkeit
wiederum durch Probeentnahme mit anschlieBRender GC-Analyse bestimmt.

Genaue Aussagen zum Stoff- und War-
metransport waren mit diesem System nicht
moglich, da zum einen an der Heizung Blasen

AT entstehen konnten, obwohl sich an der Ober-
5T-100 <—> fliche des Pellets noch keine Blasen bilden
..... /Y mussten, und zum anderen, weil die aufge-
brachte Warme nicht vollstandig durch die
c Thermoelemente duBere Oberfliache des Pellets abgefiihrt wur-
S g Typ K; 0,5 mm de. Ein Einbringen des PT-100-Elements in
Qe mehrere Partikel mit anschlieRendem Verkle-
Katalytischer ben scheiterte unter den gegebenen Bedin-
V e gungen (Temperatur, Losemittel, Oberfla-
chenbeschaffenheit usw.) selbst bei Verwen-

A > - dung eines keramischen Klebstoffes.

6 mm Zunachst wurde die effektive Reaktionsge-

Bild 4.10 Schematische Darstellung
des beheizten Pellets.

schwindigkeit bei einer gewahlten Bulktempe-
ratur zwischen 80 und 190 °C ohne eine zu-
satzliche Beheizung bestimmt. AnschlieRend wurden Heizleistungen im Bereich von
2,2 bis 8 Watt aufgegeben und die Reaktionsgeschwindigkeit erneut ermittelt. Eine
verstarkte Blasenbildung sollte einen deutlichen Einfluss auf den duRReren und den
inneren Stofftransport haben; die Reaktionsgeschwindigkeit konnte u.U. (iber der
Reaktionsgeschwindigkeit ohne zusatzliche Beheizung liegen. Solange eine dominie-
rende externe Limitierung ausgeschlossen werden kann, ist auch im Zuge einer klassi-
schen Modellvorstellung mit einer gesteigerten Reaktionsgeschwindigkeit bei erhoh-
ten Temperaturen zu rechnen.

4.8.2 Einfluss eines inerten Fremdgases

Die Anwesenheit von Gasen ist flr die Gas-Dampf-Blasenbildung moglicherweise von
entscheidender Bedeutung. Einfache Untersuchungen bei Atmospharendruck erga-
ben, dass bei entgasten Flissigkeiten eine Blasenbildung deutlich spater eintritt als
bei Gassattigung. Murphy und Bergles [55] zeigten, dass sich die Startliberhitzung
beim Stromungssieden des Kiltemittels R113 um 10 K reduzierte, wenn 8,6:10™
mol, /Mol zugemischt wurden. You et al. [56] stellte flr das Fluorinertdielektrikum
FC72 eine nennenswerte Reduzierung der Startiiberhitzung bei 5-10° mol,,s/mol fest.

Gegebenenfalls sollte auch bei der Hexenhydrierung eine Blasenbildung mit steigen-
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dem Inertgasanteil frilher (bei geringeren Uberhitzungen und Bulktemperaturen) ein-
setzen bzw. konnte der Blasenbildungsprozess moglicherweise intensiviert werden.

Hierzu wurden im Ruhrkessel Messreihen zunachst ohne Fremdgas bei einem Ge-
samtdruck von 40 bzw. 80 bar erstellt und anschlieRend mit Messreihen aus Versu-
chen mit Stickstoff (und dem gleichen Pellet) bei einem Gesamtdruck von 100 bar
verglichen. Bei den Experimenten mit Stickstoff wurde das System zunachst auf die
gewlnschte Temperatur gebracht und eine Probe gezogen. Dann wurde der entspre-
chende Partialdruck an Stickstoff aufgegeben und die N,-Versorgung anschlieRend
zugedreht. Die Messung wurde mit der Aufgabe des entsprechenden Partialdrucks an
Wasserstoff gestartet und erst am Ende (entsprechend der Messdauer ohne Fremd-
gas) wurde eine zweite Probe entnommen. Weiterhin wurde die Temperatur sowohl
in der Bulkphase als auch im Katalysatorpellet entsprechend Bild 4.4 gemessen. Somit
konnte der Einfluss eines Fremdgases sowohl auf die Reaktionsgeschwindigkeit als
auch auf den Warmelubergang quantifiziert werden.

4.8.3 Einfluss einer konischen Pore

Anhand der Zersetzung von Wasserstoffperoxid konnte eine gerichtete Bewegung
von Gasblasen in konischen Poren in Richtung groRer werdender Porenradien de-
monstriert werden. Grund hierfir ist der mit steigendem Radius abnehmende Kapil-
lardruck, wie Gleichung 4.34 zeigt:

4.0

Apkap :d— (4.34)

\1,8 mm_ Pore
~ ~ Durch die gerichtete Bewegung der Gasblase kommt es
A \\\\\\\\\\§\\\\\\\\\\\\\\\\ zu konvektigven Stoffstrémei inf Porensystem des kataly-
I"-= :: tischen Pellets und gegebenenfalls zu einer Erhéhung des
£ ',‘ ; externen und internen Stofftransportes. Die Bewegung
E '. .,: einer Gas-Dampf-Blase in einer konischen Makropore bei
" ;‘ der Hexenhydrierung wurde daher visuell im Sichtzellen-
Rz 1—.4: ......... reaktor und die Auswirkung auf die Reaktionsgeschwin-
S </ digkeit im Ruhrkesselreaktor untersucht. Die reaktions-
- 0,1 mm .. technischen Untersuchungen fanden bei einem Gesamt-
6 mm "I druck von 80 bar und Rihrerdrehzahlen von 200 bzw.

Bild 4.11 Schematische 600 U/min statt. Zundchst wurde das Pellet ohne Pore
Darstellung des Pellets mit vermessen. AnschlieBend wurde in dieses Pellet eine Po-
einer konischen Pore. re (entsprechend Bild 4.11) gebohrt und die Versuche
unter moglichst gleichen Bedingungen wiederholt. Da die Reaktionsrate u.U. eine
Funktion der dulReren Oberfliche bzw. des externen Stofftransportes sein konnte,
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wurden die gemessenen Reaktionsgeschwindigkeiten der Vergleichbarkeit halber mit
der externen Oberflache gewichtet.
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5 Versuchsergebnisse und Diskussion

5.1 Charakterisierung des verwendeten Katalysators

Flr die Hexenhydrierung wurde ein kommerzieller Nickel-Katalysator (NiSat 200) der
Firma Clariant AG verwendet. Zur Quantifizierung und Interpretation der entspre-
chenden Transportmechanismen, die bei der Reaktion auftreten, sind die Porositat,
die Tortuositat und die Warmeleitfahigkeit von groBer Bedeutung (vergleiche hierzu
Kap. 2.1.2.3 und Kap. 2.1.2.5).

Tabelle 5.1 Charakterisierung des Katalysator

Bezeichnung NiSat200 (Clariant AG)

Zusammensetzung 36% Nickel
Siliciumdioxid (> 20 %)
Calciumaluminat (< 25 %)
Graphit (<5 %)

Geometrie Zylinder, 6x6 mm
Scheinbare Dichte 1,76 g/cm?
BET-Oberflache 126 m?/g
BJH-Oberflache 119 m?/g
Porenvolumen (H,0-Methode) 0,24 cm3/g
Porositat € (H,O-Methode) 0,42

Tortuositat t 2,66

Durchschn. Porendurchmesser 5,5nm
Warmeleitfahigkeit A, [42] 1,6 W/(m-K)

Der verwendete Katalysator wurde mittels der BET-Methode und der Hg-

Porosimetrie analysiert. Eine Einteilung der Porositat erfolgt in die von der IUPAC
festgelegten drei Bereiche - mikropords (dpoe<2 nm), mesopords
(2 nm < dpgre < 50 NmM) und makroporos (dpgere > 50 nm). In Bild 5.1 wird deutlich, dass
die Poren mit einem kleinen Porendurchmesser einen sehr groBen Anteil am Ge-
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samtporenvolumen besitzen, jedoch auch gréRere Poren bis zu 100 nm einen nicht
unerheblichen Beitrag leisten. Die Mikroporen machen 8,7 %, die Mesoporen 71,6 %
und die Makroporen 19,7 % des gesamten Porenvolumens aus. ErwartungsgemaR
wird die katalytisch zugangliche Flache (Bild 5.2), d.h. die innere Oberflache des Pel-
lets, im Wesentlichen durch kleine Poren bereitgestellt. Die Makroporen machen le-
diglich 2 % der Oberflache aus; der Anteil der Mesoporen belauft sich auf 70 % und
die Mikroporen leisten einen Beitrag von 28 %.

w 0,3

= BET-Messung

5§ 0,25 -

= O Trend

c

e 0,2 - Q.

£ oo.é

3 0,15 - % Hg-Porosimetrie

z ®

@ 0,1 [

8 %

£ 0,05 - L §

=) \.‘

= 0 T T T T T 1717 T T T T T7T l]m.“m“
1 10 100 1000

Porendurchmesser / nm

Bild 5.1 Kumuliertes Porenvolumen in Abhéngigkeit vom Porendurchmesser:
® Hg-Porosimetrie O BET-Messung.

o 140
T~
g 120 - % BET-Messung
o 100 - o
) ] % Trend
= o/
o 60 -
6 Q
0: 40 - 0.
£ Q. Hg-Porosimetrie
3 20- Weo
0 0009900000000 000

1 10 100 1000
Porendurchmesser / nm

Bild 5.2 Kumulierte Porenfléche in Abhéngigkeit vom Porendurchmesser:
® Hg-Porosimetrie O BET-Messung.

Nach den Ausfiihrungen in [43] und [5] ist der verwendete Katalysator theoretisch fir
eine Blasenbildung bei einer exothermen Reaktion geeignet. In den Mikro- und Me-
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soporen wird Warme produziert, wohingegen in den Makroporen die Blasenbildung
stattfindet. Ein sehr einfaches Kriterium zur Verifizierung, ob es zu einer Blasenbil-
dung kommt, kann Uber die Laplace-Gleichung hergestellt werden. Eine Erhéhung der
Temperatur im Pellet muss den Kapillardruck innerhalb der Pore kompensieren. Die-
ser Zusammenhang kann mit Gleichung 5.1 dargestellt werden:

4-0(Tp)

Ayap = Akap = dp
ore

(5.1)

Stellt man die Laplace-Bedingung nach dem Porendurchmesser um und trifft die An-
nahme, die Oberflachenspannung sei nur von der Bulktemperatur und nicht von der
Pellettemperatur abhangig, so ergeben sich die minimal nétigen Porenradien ent-
sprechend Bild 5.3 bei unterschiedlichen Bulktemperaturen und unterschiedlicher
Uberhitzung des katalytischen Pellets; mit steigender Bulktemperatur und groRer
werdender Uberhitzung werden die benétigten Porenradien deutlich kleiner.

1000

NS O ®
8 8 8 8

Porendurchmesser / nm

o

AT /K

Bild 5.3 Zur Blasenbildung bendétigte Porendurchmesser in Abhéngigkeit von der
Bulktemperatur und der Uberhitzung.
Ein Vergleich mit den gemessenen Temperaturdifferenzen zwischen Pelletzentrum
und Bulkphase (siehe spater Bild 5.20) zeigt, dass die verwendeten Pellets ausrei-
chend grofRe Porenradien aufweisen, damit sich spatestens ab einer Bulktemperatur
von ca. 150 bis 160 °C Blasen bilden kénnen. Allerdings weist diese Uberlegung zwei
Kritikpunkte auf:

(i) Im Fall einer Blasenbildung beeinflusst diese die Pellettemperatur, d.h. oh-
ne eine bereits auftretende Blasenbildung waren die gemessenen Tempe-
raturdifferenzen héher.
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(ii) Das Temperaturprofil im Pellet ist nicht stationdr und es kommt u.U. zu lo-
kalen Hot Spots - insbesondere im Bereich von Kanten.

Somit kdnnten theoretisch auch bei Temperaturen unterhalb von 150 °C Oszillationen
auftreten (vgl. Abschnitt 5.7).

5.2 Visuelle Untersuchungen der katalytischen Hexenhydrierung

Zur visuellen Untersuchung einer moglichen Blasenbildung bei der Hexenhydrierung
wurde ein fur diesen Zweck angefertigter Sichtzellenreaktor verwendet. Es konnten
die Oberflacheneffekte auf einem katalytischen Pellet bei Reaktionsbedingungen be-
obachtet und fotographisch festgehalten werden (Bild 5.4 und 5.5). Die Temperatur
wurde hierbei Gber die kritische Temperatur der Flissigkeit (T, = 230,85 °C) hinaus
erhoht. Ab einer Bulktemperatur von ca. 210 °C konnten intensive Oberflacheneffek-
te beobachtet werden; in der Literatur [42] lassen sich Werte ab 190 °C finden.

:  r— T —
pg = 50 bar pg = 80 bar Pg = 66 bar Pg = 76 bar
T,=213°C T,=213°C T,=230°C T, =255°C
T, < Ty T, < Ty, Ty =Ty, T, > T,
AT =15K AT =30-33K AT =22K AT =28 K
T,<T T,>T, T,>T, T,>T,

Bild 5.4 Visualisierung der Oberflicheneffekte auf einem Katalysator-Pellet

(NiSat 200) bei unterschiedlichen Bulktemperaturen und Driicken: DZ = 0 U/min.
In Bild 5.4 sind vier verschiedene Szenarien bei unterschiedlichen Reaktionsbedin-
gungen fotografisch festgehalten. Im linken Bild ist sowohl die Temperatur der Bulk-
phase als auch die Temperatur des Pellets unterhalb der kritischen Temperatur; hier
sind schwache Oberflacheneffekte zu erkennen. Im zweiten Bild liegt die Flussigkeit in
der Bulkphase unterkritisch vor, wahrend im Pelletinneren schon Uberkritische Zu-
stande vorherrschen; hier treten auf der Oberflache starke Oszillationen auf. Auf-
grund der verschwindend geringen Oberflachenspannung im Bereich der kritischen
Temperatur konnen Gas-Dampf-Blasen sehr leicht entstehen, kollabieren aber auch
sehr schnell in der vergleichsweise kalten Bulkphase. Im dargestellten Temperaturbe-
reich entspricht das Verhalten daher nicht der klassischen Vorstellung einer Blasen-
bildung und erinnert eher an unterkihltes Blasensieden.

70



Visuelle Untersuchungen der katalytischen Hexenhydrierung

Die beiden letzten Bilder (T, = 230 bzw.
255 °C) zeigen, dass Oberflacheneffekte
sowohl beim Ubergang in den Uberkriti-
| schen Zustand der Bulkphase als auch
bei deutlich tGberkritischen Bedingungen
immer noch zu sehen sind. Im Gberkriti-
i schen Temperaturbereich (T, = 255 °C)

handelt es sich bei den Beobachtungen
allerdings um temperaturbedingte Dich-
teunterschiede, die erhebliche Turbulen-
zen verursachen, da eine Blasenbildung

nicht moglich ist.

o
L]
60b O b Der Wechsel vom unterkritischen in den
?‘: ; 251 ?Cr ?: ; 240 f(; Uberkritischen Zustand kann in vorlie-

- gendem System nur sehr schwer beo-
Bild 5.5 Visuelle Darstellung des Uber- p,chtet werden; in umgekehrter Rich-
gangs vom liberkritischen in den unterkri-

. tung ist dies jedoch moglich. Die Bild 5.5
tischen Zustand der Bulkphase.

(rechtes Bild) zeigt die Bulkphase beim
Ubergang vom (iberkritischen in den unterkritischen Zustand. Beim Ubergang bilden
sich an der entstehenden Phasengrenze nebelartige Schwaden. Unter gegebenen
Prozessbedingungen ist der kritische Punkt folglich nur leicht zu héheren Temperatu-
ren (Tirexp = 240 °C; Ty, e = 230,85 °C) verschoben®. Bei T, = 255 °C liegt also mit Si-
cherheit ein Uberkritischer Zustand vor.

Auf Grund der physikalischen Gegebenheiten (vergleiche Kapitel 2.3.1) bilden sich mit
Sicherheit Gas-Dampf-Blasen in der Nahe des kritischen Punktes. Unter Umstdanden
spielt die Pellettemperatur bei der Blasenbildung eine entscheidende Rolle, und Oszil-
lationseffekte treten verstarkt auf, wenn das Pelletinnere (iberkritische Temperatu-
ren erreicht hat (Bild 5.4) und somit schon eine Gasphase vorliegt.

Weiterhin wurde ein Pellet mit einer konischen Pore untersucht, um eine etwaige
gerichtete Bewegung der Fllssigphase in Richtung grofler werdender Porenradien zu
demonstrieren; dieser Effekt konnte bei der Hexenhydrierung nicht beobachtet wer-
den. Versuche bei der Zersetzung von Wasserstoffperoxid zeigen jedoch, dass eine
gerichtete Bewegung in Richtung grofRer werdender Porenradien bei der Blasenbil-
dung auftritt.

®) Nach [57] sollte die kritische Temperatur mit steigendem H,-Partialdruck sinken.
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5.3 Reaktionstechnische Untersuchungen im Riihrkesselreaktor

Der Ruhrkesselreaktor stellt ein vergleichsweise einfaches System dar, in dem ohne
grofRen Steuer- und Regelaufwand gemessen werden kann. Er ist daher geeignet, um
die Wasserstoffkonzentration im fllissigen 1-Hexen in Abhangigkeit von der Tempera-
tur und dem Druck zu bestimmen und um die intrinsische Kinetik zu untersuchen.
Aufgrund der hervorragenden Temperatur-, Druck- und Losemittelbestandigkeit der
verbauten Komponenten konnen Versuche selbst bei tberkritischen Zustanden vor-
genommen werden. Die Hydrodynamik der Flissigphase kann durch eine stufenlose
Variation der Rihrerdrehzahl beeinflusst werden.

5.3.1 Konzentrationsverhaltnisse im unterkritischen Temperaturbereich

Die Wasserstoffkonzentration bzw. die Loslichkeit im flissigen 1-Hexen wurde ent-
sprechend den Ausfiihrungen in Kapitel 4.5.2 bestimmt. Hierbei wurden Driicke von
10 bis 80 bar bei Temperaturen im Bereich von 22 bis 215 °C eingestellt.

Der Loslichkeitskoeffizient Ly, ist im untersuchten Bereich unabhdngig vom Druck,
weist jedoch eine starke lineare Abhangigkeit von der Flissigkeitstemperatur auf. Die
in Bild 5.6 dargestellte Loslichkeit von Wasserstoff in 1-Hexen zeigt, dass die Messun-
genauigkeit mit steigender Temperatur methodisch bedingt etwas zunimmt. Der dar-
gestellte Verlauf ist rein statistisch und nicht auf einen Einfluss des Wasserstoffparti-
aldrucks zuriickzufiihren. Die Loslichkeit des Wasserstoffs lasst sich im Rahmen der
Genauigkeit nach Gleichung 5.2 angeben und die H,-Konzentration kann entspre-
chend der Gleichung 4.10 Gber den Wasserstoffpartialdruck berechnet werden.
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Bild 5.6 Ldslichkeit von Wasserstoff in 1-Hexen in Abhdngigkeit von der Fluid-
temperatur: pz = 10 bis 80 bar.
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Ly, (;"'_"’j =0,0655 T, (°C)+5,5662 (5.2)
m~ -bar

Die Dichte von flissigem 1-Hexen ist bis hin zum kritischen Punkt ausreichend genau

bekannt [25] und die Hexenkonzentration kann daher nach Gleichung 5.3 [58] in Ab-

hangigkeit von der Temperatur berechnet werden:

_ T()
Tkr(K)

Eine exemplarische Gegeniiberstellung der Hexenkonzentration und der Wasserstoff-

mol 769,25
(5.3)

CC H ( = mit Tr
6712 m3 0,26809(1+(1_T’ (K)))0,28571

konzentration bei einem Reaktordruck von 40 bzw. 80 bar zeigt, dass die Konzentra-
tion des Hexens im gesamten Temperaturbereich deutlich tUber der Konzentration
des Wasserstoffs liegt.

8000 -~
T T e~o Ceehin Tie

6000 - TS s /
] -~ -
£ RN
<] i
£ 4000 \
Py cHz(pR = 80 bar)

2000 - //CH2(9R= 40 bar)

0 | e — —— ———
0 50 100 150 200 250
T,/ °C

Bild 5.7 Gegeniiberstellung der H,-Konzentration mit der Hexenkonzentration
bei einem Reaktordruck von 40 bar bzw. von 80 bar.

5.3.2 Konzentrationsverhaltnisse im iiberkritischen Temperaturbereich

Zunachst wurde der 1-Hexen-Druck im Uberkritischen Temperaturbereich unter Ein-
satz unterschiedlicher Flillmengen gemessen und die experimentellen Ergebnisse den
theoretischen Werten gegenilibergestellt. Die Berechnung erfolgte entsprechend den
Ausfiihrungen in Kapitel 4.5.3 unter Verwendung der in Tabelle 5.2 angegebenen
Konstanten.
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Tabelle 5.2 Konstanten zur Berechnung des Hexendrucks nach Peng & Robinson.

Bezeichnung Symbol Wert
Kritischer Druck / [bar] Prr 32,1[59]
Kritische Temperatur / [K] Tir 504 [59]
Kritisches molares Volumen / [I/mol] Vv kr 0,355 [59]
Azentrischer Faktor w 0,285 [60]
Kovolumen / [I/mol] b 0,1016

Wie Bild 5.8 zeigt, spielt die Fullmenge schon rein rechnerisch eine entscheidende
Rolle. Weiterhin weichen die Berechnung und die Messung fir alle Isochoren deutlich
voneinander ab. Sollte diese Abweichung durch die Kondensation von Hexen in kalte-
ren Reaktorbauteilen wie Ventilen, Rohren oder der Magnetkupplung fiir das Rihr-
werk bedingt sein, so muss die Konzentration des im Reaktionsraum verbleibenden
Hexens Uber die Peng-Robinson-Gleichung zuriickgerechnet werden. Stellt man hin-
gegen den theoretischen Ansatz in Frage, so errechnet sich die Hexenkonzentration
aus der molaren Fillmenge und dem Reaktorvolumen.

100
Poe Vi = 1,13Vipie) .7
80 - Poer(Vi = 0,91V 1) :
pber(VM = 0’76.VM,kr)
5 0 PoelVu= 0,65Vl N _.-X
2 . ya P O
Iy kritischer Punkt L g
o 40 - _ -
Dampfdruckkurve Pexp(Vm= 1,13V 1)
20 " pexp(VM =0,91Vy «)
pexp(VM =0,65Vy )
pexp(VM = 0'76'VM,kr)
0 | |
150 200 250 300

T,/°C

Bild 5.8 Gegendtiberstellung der Berechnungen des Reaktordrucks nach Peng &
Robinson und den entsprechenden Messungen fiir vier unterschiedliche Isocho-
ren.

®) Sowohl in Bild 5.8 als auch in allen weiteren Ausfiihrungen bezeichnet Vy, das molare Volumen

unter der Annahme, dass keine Kondensation stattfindet und sich die eingefiillte Stoffmenge an
Hexen ausschlieRlich im Reaktorvolumen V; befindet.
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Bild 5.9 zeigt die Konzentrationsverhaltnisse des Hexens fiir versuchsrelevante Fillvo-
lumina (VNTp)m von 110 ml und 140 ml. Etwaige Kondensationseffekte wirken sich,
wie nachfolgend dargestellt, deutlich auf die Hexenkonzentration aus. Bei geringen
Fillmengen kommt es zu einer Abweichung von rund 800 mol/m? und bei groRen
Fallmengen kann ein Wert von rund 1000 mol/m? erreicht werden. Es bleibt dennoch
festzuhalten, dass Hexen auch unter Bericksichtigung einer moglichen Kondensation
im deutlichen Uberschuss im Vergleich zum Wasserstoff vorliegt; dies gilt insbeson-
dere bei sehr hohen Temperaturen. Hinsichtlich der H,-Konzentration spielt es keine
Rolle, welcher der beiden Ansatze zur Beschreibung der Hexenkonzentration verfolgt
wird, solange die gemessenen Hexen-Driicke zur Berechnung verwendet werden. Da
der Gesamtdruck des Systems Uber die Versuchsdauer konstant gehalten wird und
bei Uberkritischen Temperaturen der Hexenpartialdruck wahrend des Versuchs auf-
grund der Probenentnahme sinkt, steigt infolgedessen der H,-Partialdruck und somit
die H,-Konzentration an.

5000 kritisch | ik
-. unterkritisch i Ukr.
- - ( )
e 6000 - R
% s ..o ECCGle,ﬁkr(lzm ml)
£ Ty
~, 4000 -
=
§ — —_——
2000 -
ECCGle,ﬁkr(llo ml)
0 T T T T T
50 100 150 200 k250 300

T,/ °C

Bild 5.9 Exemplarische Darstellung der Hexen-Konzentration im unter- und lber-
kritischen Temperaturbereich mit und ohne Annahme einer Kondensation fiir
Fiillvolumina (Vyrp) von 110 ml bzw. 140 ml. Die jeweilige obere Grenze ent-
spricht hierbei der Konzentration ohne Kondensation und die untere Grenze der
Konzentration eines zweiphasigen Systems, bei dem sowohl eine kondensierte
Fliissigphase als auch eine liberkritische Phase vorliegt.

Um den fullmengenabhangigen Hexenpartialdruck zu berechnen, werden experimen-
tell ermittelte Regressionsgeraden (Tabelle 5.3) zur Bestimmung der durch die Pro-
benentnahme veranderlichen H,-Konzentration verwendet. Die Regressionsgeraden

) Die bei den Versuchen verwendete maximale Fiillmenge liegt bei 140 ml und die minimale, wih-
rend eines Versuchs erreichte Flllmenge, betragt 110 ml. NTP weist auf einen Druck von 1 bar
und eine Temperatur von 25 °C hin.
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ergeben sich aus den in Bild 5.8 dargestellten Messpunkten flr die jeweiligen Fill-
mengen und in Abhangigkeit von der Temperatur.

Tabelle 5.3 Regressionsgeraden im untersuchten Druck- bzw. Fiillmengenbereich
zur Berechnung des Reaktordrucks bzw. der hieraus resultierenden Konzentrati-
onsverhdltnisse.

Fiillvolumen Vi = Vir/Npexen Vm/  Regressionsgerade

(25°C) / [ml] / [1I/mol] Vi

b

80 0,402 1,13 pg =O,241%-T—88,9bar
bar

100 0,322 091 PR =0,325?-T—129,6bar
bar

120 0,268 0,76 PR =O,4408?-T—188,4bar
bar

140 0,230 0,65 Pr =O,596?-T—267,2bar

In Bild 5.10 ist exemplarisch die Konzentration des Wasserstoffs fir einen Gesamt-
druck von 80 bar und versuchsrelevante Fillvolumina (Vyre) von 110 ml und 140 ml
dargestellt. Erwartungsgemall sinkt die Wasserstoffkonzentration mit steigender
Temperatur im Uberkritischen Bereich deutlich ab und auch der Einfluss der
Fillmenge nimmt hierbei zu. Direkt am kritischen Punkt (T,) weisen die
Konzentrationskurven eine geringe Unstetigkeit auf. Dies konnte darauf
zurlickzufiihren sein, dass die Loslichkeit bei Temperaturen oberhalb von 215 °C
(215 °C ist die obere Temperaturgrenze, bei der die Loslichkeit ermittelt wurde)
moglicherweise deutlich zunimmt und vom lineraren Verlauf abweicht; oder die
Annahme, dass sich der Wasserstoff wie ein ideales Gas verhalt und in einfacher
Weise Uiber den Partialdruck berechnet werden kann, trifft in der Nahe des kritischen
Punktes nicht exakt zu. Dennoch lassen sich die Konzentrationsverhaltnisse in
zufriedenstellender Weise Uber die vorliegenden Ansadtze und im Rahmen der
geforderten Genauigkeit darstellen.
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Bild 5.10 Exemplarische Darstellung der H,-Konzentration im unter- und tberkri-
tischen Temperaturbereich fiir pr = 80 bar und Fiillvolumina (Vy7p) von 110 ml
bzw. 140 ml.

5.3.3 Bestimmung der intrinsischen Kinetik der Hexenhydrierung

Zur Bestimmung der intrinsischen Kinetik wurden katalytische Pellets gemahlen und
zwei Fraktionen unterschiedlicher Partikeldurchmesser (35um < dp < 63 um;
63 um < dp < 125 um) untersucht. Fir beide Fraktionen wurde die gleiche Reaktions-
geschwindigkeit bei verschiedenen Umstromungsgeschwindigkeiten unter ansonsten
gleichen Bedingungen gemessen. Die Reaktion unterliegt folglich weder einer exter-
nen noch einer internen Stofftransportlimitierung.

Die intrinsische Rektionsgeschwindigkeit wurde in einem Temperaturbereich von
80 °C bis 140 °C ermittelt. Zur Bestimmung der jeweiligen Ordnung wurde sowohl die
Hexen- als auch die Wasserstoffkonzentration variiert. Bei allen Versuchen wurde
hierbei nahezu Vollumsatz erreicht; beim Einsatz von ca. 0,05 g Katalysatorpulver und
Bulktemperaturen von 140 °C war dies schon nach kiirzester Zeit der Fall. Dies zeigt,
dass eine Limitierung des gasseitigen Stofftransportes im Fall der deutlich langsame-
ren effektiven Reaktionsgeschwindigkeit ausgeschlossen werden kann.

Eine ausfiihrliche Diskussion findet sich in der Arbeit von Seidel und Rausch [14]. Die
intrinsische Kinetik kann demnach nach Gleichung 5.4 angegeben werden:

_ kJ
/1,23 43,9 /nol
RT

0,65 'C0’58 .2366 e

_ 5.4)
Im,int =€ (
CeH1z "H> mol%23 .s. Ixat

Die Aktivierungsenergie von 43,9 kJ/mol liegt nach Cornyls [61] in einem realistischen
Bereich — hier werden Werte zwischen 40 und 42 kJ/mol fiir Hydrierreaktionen ange-
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geben. Dennoch entsprechen die experimentell bestimmten Konstanten wie die Ord-
nung bzgl. Hexen und Wasserstoff bzw. der Haufigkeitsfaktor und die Aktivierungs-
energie gemittelten Werten. Exemplarisch ist in Bild 5.11 die Reaktionsgeschwindig-
keit als Funktion der Hexenkonzentration fur drei unterschiedliche Messreihen darge-

stellt. Rein statistisch treten bei der Ordnung bzgl. Hexen Abweichungen vom Durch-
schnittswert (m = 0,65) auf.

1,202 mintl140°C) /ey, -~ O

0,53
o i 120°C) s €23
Trends - N\ o

o 0,58
Im,int(80°C) o ChCebiry

Fenjint / MO/ (S°8yczt)

0 9 co0-0-03 00000800

T

0 2 4 6 8

cb,Cele/ mol/l

Bild 5.11 Abhdngigkeit der intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit; ausgewdhlte
Messreihen: pgr = 40 bar; cy,(140 °C) = 0,49 mol/l; cy,(120 °C) = 0,48 mol/l;
CH,(80 °C) = 0,42 mol/I.

Die Ordnung bgzl. Wasserstoff weist ebenfalls Abweichungen vom Durchschnittswert
(n = 0,58) auf. Dieses Verhalten ist in Bild 5.12 gezeigt. Hier ist die modifizierte Reak-

tionsgeschwindigkeit (vgl. Gleichung 4.25) in Abhangigkeit von der Wasserstoffkon-
zentration aufgetragen.

Mit Kenntnis beider Ordnungen kann ein Arrhenius-Diagramm (Bild 5.13) erstellt
werden und die Aktivierungsenergie E, hierbei aus der Steigung der Geraden und der
Haufigkeitsfaktor k,, aus dem y-Achsenabschnitt bestimmt werden.
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Bild 5.12 Bestimmung der Ordnung bzgl. Wasserstoff lber die modifizierte
intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit: T, =80 °C; T, = 100 °C; T, = 120 °C.
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Bild 5.13 Arrhenius-Diagramm zur Bestimmung der Aktivierungsenergie E, und
dem Hdufigkeitsfaktor kp, o: T, = 80 bis 140 °C.

5.3.4 Charakteristika der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit

Die Gegenlberstellung der berechneten intrinsischen und der gemessenen effektiven
Reaktionsgeschwindigkeit - beim Einsatz eines 6x6 mm grolRen Pellets - zeigt, dass
bereits bei 80 °C ausgepragte Stofftransporteffekte dominieren, da die intrinsische
Reaktionsgeschwindigkeit mehr als zwei GroBenordnungen Uber der effektiven Reak-
tionsgeschwindigkeit liegt. Bei Temperaturen um 217 °C kénnen Unterschiede von
mehr als drei GroBenordnungen beobachtet werden. Exemplarisch sind in Bild 5.14
die gemessene effektive und die berechnete intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit in
Abhangigkeit von der H,-Konzentration und der Bulktemperatur dargestellt. Auffallig
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ist hierbei, dass die effektive Reaktionsgeschwindigkeit schon bei Bulktemperaturen
von 80 °C eine Ordnung von eins bzgl. der H,-Konzentration aufweist. Ein Vergleich
mit Gleichung 2.17 zeigt, dass dieses Verhalten aus klassischer Sicht einer Limitierung
durch den dufleren Stofftransport entspricht. Dies wiirde bedeuten, dass die Kon-
zentration der limitierenden Komponente schon an der Oberflache des Pellets prak-
tisch auf null abfillt. In Ubereinstimmung mit den klassischen Ansétzen ist auch bei
hoheren Temperaturen von 217 °C eine Ordnung von ungefahr eins zu beobachten.
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Bild 5.14 Berechnete intrinsische (r;,;) und im Riihrkessel gemessenen effektive
Reaktionsgeschwindigkeit (r.g) flir hohe und niedrige Temperaturen der Fliissig-
phase; der Gesamtdruck und somit die Wasserstoffkonzentration wurden vari-
iert: T, = 80 °C: pgr=40 bis 100 bar; DZ =200 U/min; ¢y, ceny, = 6512 mol/m?;
Ty = 217 °C: pg = 40 bis 80 bar; DZ = 200 U/min; ¢y, cg11, = 4161 mol/m>.

Fir den Fall einer dominerenden externen Limitierung miusste nach den
Ausfiuhrungen in Kapitel 2.1.2.2 die effektive Reaktionsgeschwindigkeit, bezogen auf
die Wasserstoffkonzentration in der Bulkphase, eine scheinbare Aktivierungsenergie
aufweisen, die im Bereich der formalen Diffusionsenergie (Ep) bzw. darunter liegt.
Dies ist in einigem Abstand vom kritischen Punkt der Fall. In Bild 5.15 ist dieser Zu-
sammenhang fur einen Temperaturbereich von 80 °C bis 210 °C dargestellt.

Es fallt jedoch auf, dass die Auswirkung der Rihrerdrehzahl mit steigender Tempera-
tur sinkt und ab etwa 170 °C kein Einfluss mehr vorhanden ist. Da die Diffusionskoef-
fizienten und somit der Stofftransport wesentlich geringer mit der Temperatur an-
steigen als die intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit, misste aus klassischer Sicht ein
Einfluss der Rihrerdrehzahl aber verstarkt auftreten. Hier zeigen sich erste Anzeichen
einer Blasenbildung. Bei einer Bulktemperatur von ca. 209 °C Ubertrifft die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit bei 200 U/min diejenige bei 600 U/min unter ansonsten
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gleichen Bedingungen. Unter Umstanden hat die Pellettemperatur, die im Fall von
200 U/min deutlich oberhalb von der bei 600 U/min liegt (vgl. Bild 5.20), einen we-
sentlichen Einfluss.

5108 —0x 1,2:107
. e  DiiEy=152kl/mol
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Bild 5.15 Gegenliberstellung des molekularen Diffusionskoeffizienten und der ef-
fektiven Reaktionsgeschwindigkeit in Abhéngigkeit von der Temperatur und der
Drehzahl: pg = 80 bar; DZ = 200 U/min und 600 U/min; T, = 80 °C bis 209 °C;
Ch,Hy = 851 mol/m? bis 1135 mol/m?; ¢y, cgry1, = 3886 mol/m? bis 6629 mol/m?>.

In Bild 5.16 ist daher die effektive Rektionsgeschwindigkeit tGber der Pellettemperatur
aufgetragen. Hierbei wurden nur Messpunkte verwendet, bei denen die Temperatur
der Bulkphase noch unterhalb der kritischen Temperatur von 230,85 °C liegt. Es wird
hierbei deutlich, dass sich die Reaktionsgeschwindigkeiten bei unterschiedlichen
Drehzahlen mit steigender Temperatur angleichen und sich die Pellettemperatur im
nahkritischen Bereich entscheidend auswirkt. Weiterhin wird in Bild 5.16 eine relative
Darstellung der Reaktionsgeschwindigkeiten r,. gewahlt. Bei der relativen Darstellung
werden sowohl die Reaktionsgeschwindigkeiten bei 200 U/min als auch die bei
600 U/min auf die jeweilige Reaktionsgeschwindigkeit bei einer Drehzahl von
600 U/min bezogen (im Fall der hohen Drehzahl ergibt sich somit immer der Wert
eins). Die Auftragung der relativen Reaktionsgeschwindigkeiten zeigt, dass die Reak-
tionsgeschwindigkeit bei niedrigen Temperaturen von ca. 80 °C und geringen Dreh-
zahlen rund 30 % niedriger ist als bei hohen Drehzahlen; bei nahkritischen Tempera-
turen der Bulkphase zeigt die Umstromung hingegen keinen Einfluss mehr. Eine mog-
liche Blasenbildung sollte sich in diesem Temperaturbereich auch deutlich auf den
Warmetransport auswirken.
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Bild 5.16 Effektive gemessene und relative Reaktionsgeschwindigkeit in Abhdn-
gigkeit von der Pellettemperatur und der Drehzahl: pg = 80 bar; DZ = 200 U/min
und 600 U/min; T, = 79 °C bis 229 °C; ¢y, =851 mol/m? bis 1135 mol/m?;
Ch,cet12 = 3886 mol/m? bis 6629 mol/m?.

Tatsachlich zeigt die Analyse des Warmetransportes der in Bild 5.14 dargestellten
Versuche, dass der Warmeubergangskoeffizient bei hohen Temperaturen von der
Wasserstoffkonzentration bzw. von der Warmestromdichte abhangt. Dieses Verhal-
ten wird ebenfalls bei klassischen Prozessen im Bereich des Blasensiedens beobach-
tet. Bei niedrigen Temperaturen ist der Warmelibergangskoeffizient hingegen unab-
hangig von der Wasserstoffkonzentration (Bild 5.17).

Sowohl fiir die hohen als auch fir die niedrigen Temperaturen wurde vorausgesetzt,
dass der Wasserstoffpartialdruck keinen Einfluss auf die physikalischen Eigenschaften
der Flussigphase austbt und die Umstromungsbedingungen bei gleichbleibender
Bulktemperatur daher im ganzen Konzentrationsbereich konstant sind. In Bild 5.17
werden sowohl der iterativ bestimmte als auch der minimale Warmeilibergangskoef-
fizient dargestellt. Der minimale Warmeubergang ergibt sich aus der Annahme, dass
im Pellet kein Temperaturgradient besteht und die gemessene Temperaturdifferenz
dem Temperaturunterschied in der duBeren Grenzschicht entspricht. Zur Bestim-
mung der iterativen Werte wurde die Analogie von Warme- und Stofftransport vo-
rausgesetzt, und die sich ergebende Uberhitzung des Pellets wurde beriicksichtigt.
Das iterative Vorgehen ist in Abschnitt 4.4.1 fir die Nusselt-Zahl beschrieben und
kann in analoger Weise fiir den Warmeulbergangskoeffizienten verwendet werden.

Abgesehen vom charakteristischen Verlauf der dargestellten Warmetbergangskoeffi-
zienten (Bild 5.17) ergeben sich bei hohen Temperaturen deutlich groRere Werte als
bei niedrigen. Bei geringen Konzentrationen kann ein Faktor 1,6 und bei hohen Kon-
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zentrationen ein Faktor 2,4 angegeben werden. Die physikalischen Stoffeigenschaften
wie die Warmeleitfahigkeit der fluiden Phase sind hierbei nicht bericksichtigt. Eine
detaillierte Analyse des Warmeulbergangs wird im Zuge der Ringspaltversuche in Ka-
pitel 5.4 vorgenommen.
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Bild 5.17 Minimaler und iterativ (vgl. Bild 4.5) bestimmter Wédrmelibergangsko-
effizient in Abhdngigkeit von der H,-Konzentration fiir hohe und niedrige Tempe-
raturen: T, = 80 °C: pg =40 bis 100 bar; DZ = 200 U/min; cy,cerp, = 6512 mol/m?;
Ty, =217 °C: pr = 40 bis 80 bar; DZ = 200 U/min; ¢y, cgny, = 4161 mol/m?.

5.3.5 Untersuchungen zum Reaktionsverhalten beim Ubergang in den uberkriti-
schen Zustand

Die in Kapitel 5.2 dargestellten visuellen Untersuchungen haben gezeigt, dass Ober-
flacheneffekte insbesondere dann auftreten, wenn sich die Pellettemperatur der kri-
tischen Temperatur anndhert. Auch die oben aufgefiihrten Riihrkesselversuche bis zu
einer Temperatur von rund 210 °C lassen den Schluss zu, dass gerade im Bereich ho-
her Temperaturen die Pellettemperatur einen bedeutenden Einfluss hat. Die theore-
tischen Uberlegungen zeigen ebenfalls, dass es im Bereich der kritischen Temperatur
zu einer intensiven Gas-Dampf-Blasenbildung kommt, da die Oberflaichenspannung
hier bis auf null absinkt. Gegebenenfalls wirkt sich in diesem Temperaturbereich die
Blasenbildung auf den Stofftransportprozess aus.

Nachfolgend vorgestellte Untersuchungen zum Einfluss der Temperatur sind in zwei
Bereiche einzuordnen: Zum einen ist der Ubergang vom unterkritischen in den uber-
kritischen Temperaturbereich der Flissigphase im Inneren des Pellets von Interesse
und zum anderen kénnte der nahkritische Zustand der Bulkphase einen bedeutenden
Einfluss auf die Blasendynamik ausiliben, da hierbei die sich bildenden Blasen spater
kollabieren als bei niedrigeren Bulktemperaturen (auf Grund der deutlich geringeren
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Temperatur in der Flussigphase und der deutlich héheren Oberflachenspannung im
Vergleich zum Blasenbildungsort im Inneren der Katalysatorpore).

5.3.5.1 Uberkritische Temperaturen im Inneren des katalytischen Pellets

Temperaturen oberhalb der kritischen Temperatur kénnen im Inneren des Pellets
Uber die Einstellung der entsprechenden Drehzahl, der H,-Konzentration und der
Bulktemperatur erzeugt werden. In Bild 5.18 sind die Pellettemperatur und die effek-
tive Reaktionsgeschwindigkeit bei einer Bulktemperatur von ca. 217 °C aufgetragen.
Die kritische Temperatur im Inneren des Pellets wird im vorliegenden Fall durch eine
Erhohung der H,-Konzentration erreicht.
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Bild 5.18 Pellettemperatur und effektive Reaktionsgeschwindigkeit in Abhdéngig-
keit von der Wasserstoffkonzentration beim Ubergang zu iiberkritischen Tempe-
raturen (T, = 230,85 °C) im Pellet: p; = 40 bis 80bar; T,=217 °C;
DZ = 200 U/min; cp,cgr1, = 4161 mol/m?,

Der Wechsel vom unterkritischen in den Uberkritischen Zustand im Inneren des Pel-
lets ruft weder eine Anderung im Verlauf der Reaktionsgeschwindigkeit noch im Ver-
lauf der Pellettemperatur hervor. Es ist anzumerken, dass bei einer Bulktemperatur
von 217 °C im gesamten dargestellten Temperaturbereich Oszillationen an der Pellet-
oberflache auftreten. Versuche, bei denen die Bulktemperatur deutlich unterhalb der
kritischen Temperatur liegt, die Pellettemperatur hingegen dartber, wurden lediglich
durch eine zusatzliche Beheizung realisiert. Dennoch konnte auch hier kein Effekt
demonstriert werden (vergleiche Kapitel 5.8.1).
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5.3.5.2 Uberkritische Temperaturen in der Bulkphase

Entsprechend der Oszillationstheorie wird der Stofftransport und somit die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit durch die Gas-Dampf-Blasenbildung deutlich erh6ht. Da die
Blasenbildung bis hin zum kritischen Punkt immer leichter/intensiver erfolgt, sollte
die Reaktionsrate mit steigender Temperatur deutlich ansteigen. Nach Erreichen der
kritischen Temperatur der Bulkphase liegt ein einphasiges Fluid im Reaktor vor; eine
Blasenbildung ist somit nicht mehr méglich. Beim Ubergang in den uberkritischen
Bereich wird folglich eine Anderung im Verlauf der Reaktionsgeschwindigkeit erwar-
tet.

In Bild 5.19 ist die effektive Reaktionsgeschwindigkeit in Abhangigkeit von der Bulk-
temperatur und der Riihrerdrehzahl dargestellt. Ein Abfall der Reaktionsgeschwindig-
keit erfolgt nicht direkt nach dem kritischen Punkt bei 230,85 °C, sondern erst deut-
lich spater, d.h. bei Temperaturen oberhalb von 248 °C. Die visuellen Untersuchungen
haben gezeigt (vgl. Bild 5.5), dass sich der kritische Punkt unter Prozessbedingungen
u.U. zu hoheren Temperaturen verschiebt - visuell wurde eine kritische Temperatur
von ca. 240 °C ermittelt. Es scheint allerdings wahrscheinlicher, dass im Uberkriti-
schen Temperaturbereich der Riickgang der H,-Konzentration mit steigender Tempe-
ratur flr diesen Effekt verantwortlich ist.
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Bild 5.19 Effektive Reaktionsgeschwindigkeit beim Ubergang in den iiberkriti-
schen Temperaturbereich der Bulkphase in Abhdngigkeit von der Temperatur
und der Drehzahl: DZ = 200 und 600 U/min; pg = 80 bar.

In Bild 5.20 sind die gemessenen Temperaturdifferenzen, entsprechend den obigen
Reaktionsgeschwindigkeiten (Bild 5.19), dargestellt. Auch hier ist wiederum keine
Unstetigkeit im Bereich der kritischen Temperatur zu erkennen. Auffallig ist jedoch,
dass bei gleichen Reaktionsgeschwindigkeiten (vgl. mit Bild 5.19) unterschiedliche
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Temperaturdifferenzen gemessen werden; die Temperaturdifferenz ist bei 600 U/min
stets niedriger als bei 200 U/min.
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Bild 5.20 Gemessene Temperaturdifferenz zwischen Pelletzentrum und Bulkpha-
se bei 200 und 600 U/min in Abhdngigkeit von der Bulktemperatur: pg = 80 bar.

Dies zeigt einerseits, dass sich die Umstromungsgeschwindigkeit im gesamten unter-
suchten Temperaturbereich durch die Variation der Drehzahl andert und identische
Reaktionsgeschwindigkeiten bei unterschiedlicher Drehzahl nicht lediglich durch eine
nachlassende Rihrwirkung bspw. aufgrund der geringer werdenden Dichte oder Vis-
kositat der Fllssigkeit herriihren; andererseits scheint die effektive Reaktionsge-
schwindigkeit bzw. der Stofftransport nicht im gesamten Temperaturbereich mit dem
Warmetransport analog zu verlaufen. Die Annahme einer Analogie zwischen Warme-
und Stofftransport muss daher schon bei diesen einfachen Experimenten in Frage
gestellt werden. Unter Umstanden spielt hier das AbreiBverhalten der entstehenden
Gas-Dampf-Blasen eine entscheidende Rolle. Bei hohen Umstromungsgeschwindig-
keiten sollten die Blasen schneller, d.h. bei einem kleineren Durchmesser, abreiRen
und in der kalteren Flissigphase wieder kondensieren. An der gleichen Keimstelle
kann somit haufiger eine Blase entstehen, die im Zuge ihrer Bildung und ihres Wachs-
tums dem katalytischen Pellet Warme in Form der Verdampfungsenthalpie entzieht.
Die durch entsprechende Turbulenzen verursachte Stofftransporterhéhung ist hinge-
gen in beiden Fallen - fur 200 U/min und 600 U/min - so hoch, dass die Oberflachen-
konzentration nahezu identisch ist und kaum ein Unterschied in der Reaktionsge-
schwindigkeit gemessen werden kann. Dieser Ansatz erklart allerdings nicht das Mes-
sergebnis bei einer Temperatur von ca. 265 °C. Auch hier ist die Reaktionsgeschwin-
digkeit in erster Naherung gleich grol, ein Temperaturunterschied ist jedoch klar
vorhanden. U.U. dndern sich die physikalischen Fluideigenschaften im Uberkritischen
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Temperaturbereich deutlich mit dem temperaturbedingten Absinken des gesamten
molaren Volumens der Mischung aus Wasserstoff und Hexen (vgl. Bild 5.10 und
Bild 5.9).

5.4 Reaktionstechnische Untersuchungen im Ringspaltreaktor

Im Ringspaltsystem wurden sowohl das Kupferpellet als auch das katalytische Pellet
untersucht. Das inerte Cu-System dient hierbei als Referenz fiir die katalytischen
Messungen und kann unter bestimmten Versuchsbedingungen weiterhin zur Gegen-
Uberstellung mit empirischen Korrelationen zur Berechnung des Warmetransports
herangezogen werden.

5.4.1 Externer Warmetransport am Kupferpellet

Wie schon im Abschnitt 5.3 gezeigt, miissen bei der Untersuchung des Warmeduber-
gangs die Bereiche flr niedrige Temperaturen und nahkritische Temperaturen unter-
schieden werden. Schon aufgrund der theoretischen Kriterien zur Blasenbildung ist
bei niedrigen Fluidtemperaturen erst bei einer vergleichsweise hohen Uberhitzung
des Cu-Pellets mit einer Dampf-Blasenbildung zu rechnen, wohingegen im nahkriti-
schen Temperaturbereich u.U. schon geringste Uberhitzungen ausreichen, um ein
Blasensieden zu bewirken.

Um die Giiltigkeit der oben vorgestellten Korrelationen (vgl. Abschnitt 2.1.3.2) zur
Berechnung des externen Warmetransportes zu verifizieren, muss eine Blasenunter-
driickung, entsprechend der in Kapitel 4.4.2 vorgestellten Methodik, gewahrleistet
sein. Nur so ist es moglich, in weiteren Experimenten und unter Versuchsbedingun-
gen, die eine Blasenbildung erlauben, den Einfluss des Siedeprozesses auf den War-
metbergang klar herauszuarbeiten und zu quantifizieren.

Weiterhin wurde der Einfluss eines inerten Gases, in diesem Fall von Stickstoff, auf
die Blasenbildung bzw. auf den Warmetransport analysiert, zum einen als Referenz
fir die katalytischen Experimente, da die physikalischen Eigenschaften - insbesondere
die Warmeleitfahigkeit - bei sehr hohen Driicken nicht bekannt sind und zum ande-
ren, um Riickschllsse zur Prozessintensivierung zu ziehen.
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5.4.1.1 Verifikation empirischer Korrelationen

Mit Hilfe des Kupferpellets konnten empirische Korrelationen zur Beschreibung der
Nusselt-Zahl hinsichtlich ihrer Giltigkeit im betrachteten System untersucht werden.
Die Blasenbildung wurde hierbei unterdriickt (pg = pThEx(s)) und die Nusselt-Zahlen
wurden bei verschiedenen Flussigkeitstemperaturen im Bereich von 80 bis 207 °C
sowie unterschiedlichen Heizleistungen im Bereich von 4 bis 20 kW/m? bestimmt.

Die Darstellung der Nusselt-Zahl anstelle des in Abschnitt 5.3.4 verwendeten Warme-
Ubergangskoeffizienten bietet den Vorteil, dass einerseits die temperaturabhangige
Warmeleitfahigkeit des Fluids und andererseits die charakteristische GroRe des Pel-
lets bericksichtigt werden; die mit dem Cu-Pellet experimentell bestimmten Nusselt-
Zahlen sind somit direkt mit denen des katalytischen Pellets vergleichbar.

In Bild 5.21 sind exemplarisch die Nusselt-Zahlen fiir vergleichsweise hohe Heizleis-
tungen dargestellt. Die spezifische Warmeleistung entspricht zumindest bei hohen
Temperaturen in etwa der maximalen Warmeproduktion bei den katalytischen Expe-

rimenten.
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Bild 5.21 Gegenliberstellung der mit dem Cu-Pellet experimentell bestimmten
und den nach Korrelationen (Abschnitt 2.1.3.2) berechneten Nusselt-Zahlen; eine
Blasenbildung wurde hierbei unterdriickt (prec > 68 bar): T, = 82 bis 207 °C;
Q207°c = 16,1 kW/m? Gis6c = 17,4 kW/m?; Q119°c = 18,5 kW/m?
Ggroc = 19,6 kW/m?

® Dpas Reaktorsystem wurde hierzu bei Raumtemperatur vollstandig mit flissigem 1-Hexen befullt

und im geschlossenen Zustand auf die gewahlte Temperatur gebracht. Aufgrund des Bestrebens
der Flussigkeit sich mit steigender Temperatur auszudehnen (daher die Abkirzung ThEx — Thermi-
sche Expansion), wurde ein enormer Druck auf das System ausgelibt.
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Im Temperaturbereich von 80 bis 160 °C stimmen die experimentell bestimmten Nus-
selt-Zahlen mit den Berechnungen der empirischen Korrelationen im Rahmen der
Messgenauigkeit Giberein. Bei einer Temperatur von 207 °C treten jedoch deutliche
Abweichungen auf; in der Nahe des kritischen Punktes (T, = 230,85 °C) sind die empi-
rischen Korrelationen somit nicht mehr anwendbar.

Unter Umstanden liefern die gemessenen Temperaturdifferenzen bei den Experimen-
ten der oben dargestellten Nusselt-Zahlen Aufschluss insbesondere hinsichtlich der
enormen Abweichungen von den berechneten Werten. In Bild 5.22 ist die gemessene
Temperaturdifferenz bei den verschiedenen Bulktemperaturen und den entspre-
chenden Warmeleistungen in Abhangigkeit von der Reynolds-Zahl aufgetragen. Hier-
bei wird deutlich, dass die gemessenen Temperaturdifferenzen zwar sehr deutlich
von der Reynolds-Zahl, jedoch nicht wesentlich von der Bulktemperatur abhangen
(die Abweichungen der Warmeleistung bei den verschiedenen Temperaturen bis ma-
ximal 22 % muissen natdirlich bericksichtigt werden).
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Bild 5.22 Gemessene Temperaturdifferenz in Abhdngigkeit von der Reynolds-
Zahl bei einer unterdriickten Blasenbildung (prex > 68 bar) und Bulktemperatu-
ren im Bereich von 82 °C bis 207 °C: Qp7:c = 16,1 kW/m? Qqis6:c=17,4 kW/m?
G119°c = 18,5 kW/m?; qgp+c = 19,6 kW/m?.

Die Ahnlichkeit der Temperaturverliufe bei unterschiedlichen Bulktemperaturen legt
den Schluss nahe, dass im gesamten untersuchten Reynolds- und Temperaturbereich
keine Blasen entstehen. Unter Bertlicksichtigung der spezifischen Warmeleistung liegt
der Warmelibergangskoeffizient (Bild 5.23) bei hohen Temperaturen sogar unterhalb
desjenigen bei niedrigen Bulktemperaturen (vgl. Bild 5.17).

89



Versuchsergebnisse und Diskussion

1600

1200

|

ey / W/( mz'K)
(0]
8

0 T T T T

0 3000 6000 9000 12000 15000
Reerzw

Bild 5.23 Experimentell bestimmte Wdrmelibergangskoeffizienten in Abhéngig-
keit von der Reynolds-Zahl bei einer unterdriickten Blasenbildung: Versuchsbe-
dingungen siehe Bild 5.21 und Bild 5.22.

Da ein Siedeprozess als Ursache fiir die hohen Nusselt-Zahlen (bei T, = 207 °C) ausge-
schlossen werden kann, muss weiterhin geprift werden, ob die Auftragung tber der
erzwungen Reynolds-Zahl Re,,,, gerechtfertigt ist oder ob ein deutlicher Einfluss der
freien Konvektion auftritt (vgl. Abschnitt 2.1.3.1.). Bei einer sehr hohen thermischen
Konvektion erhéht sich die gesamte Reynolds-Zahl Reg, und die experimentell be-
stimmten Nusselt-Zahlen wirden bei einer Auftragung lber Regs hin zu héheren
Reynolds-Zahlen verschoben werden.

Bild 5.24 stellt den theoretisch berechneten Einfluss der freien Konvektion auf die
Umstromungsbedingungen dar. Als Grundlagen zur Berechnung dienen die gemesse-
nen und in Bild 5.22 dargestellten Temperaturdifferenzen. Nur bei der jeweils nied-
rigsten erzwungenen Reynolds-Zahl der Messreihen verursacht die freie Konvektion
theoretisch eine Erhohung der Reynolds-Zahl im Bereich von ca. 28 % (bei 82 °C) bis
52 % (bei 207°C). Bei allen anderen Messpunkten kann der Einfluss der thermischen
Expansion theoretisch vernachlassigt werden - hier liegen die Abweichungen der Ge-
samt-Reynolds-Zahlen von den erzwungenen Reynolds-Zahlen deutlich unter 10 %
und tendieren mit steigender erzwungener Reynolds-Zahl gegen null.

Um insbesondere den Bereich niedriger Reynolds-Zahlen genauer zu untersuchen,
wurden daher Vergleichsmessungen durchgefiihrt, bei denen die Versuchsparameter
mit Ausnahme der Heizleistung entsprechend der bisher dargestellten Experimente
gewdhlt wurden; die Heizleistung war hierbei deutlich geringer (Bild 5.25). Da mit
zunehmender freier Konvektion nicht nur die Reynolds-Zahl, sondern in bestimmtem
MaRe auch die Nusselt-Zahl zunehmen sollte, missten sich unter den gegebenen Be-
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dingungen deutliche Abweichungen der experimentell bestimmten Nusselt-Zahlen
bei unterschiedlichen Heizleistungen ergeben.
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Bild 5.24 Theoretischer Einfluss der freien Konvektion auf die Gesamt-Reynolds-
Zahl bei ausgewdhlten Kupfer-Pellet-Versuchen: Bedingungen siehe Bild 5.21
und Bild 5.22. Die dargestellten Punkte entsprechen Stiitzstellen zur Berechnung
und sind keine Messpunkte dar.
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Bild 5.25 Experimentelle Untersuchung der freien Konvektion anhand des Kup-
ferpellets im Ringspaltreaktor bei unterdriickter Blasenbildung: pme = 71 bar;
T, = 207 °C; q = 4,8 bzw. 16,1 kW/m?.

In Bild 5.25 sind experimentell bestimmte Nusselt-Zahlen bei unterschiedlichen Heiz-
leistungen und einer Bulktemperatur von 207 °C dargestellt. Hier zeigt die Reynolds-
Zahl erwartungsgemald einen starken Einfluss auf die Nusselt-Zahl, die aufgebrachte
Heizleistung hingegen nicht, obwohl bei hohen Heizraten deutlich héhere Oberfla-
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chentemperaturen vorliegen. Die durch die Temperaturdifferenz von Pelletoberflache
zur Bulkphase hervorgerufene Dichtedanderung der Flissigphase hat somit keinen Ein-
fluss auf die experimentell bestimmten Nusselt-Zahlen und daher (entsprechend den
Korrelationen) auch nicht auf die Reynolds-Zahl. Erneut bestatigt sich mit diesem Ex-
periment, dass ein Siedeprozess (bei dem der Warmelibergang von der Warmeleis-
tung abhangt) unter den gegebenen Prozessbedingungen ausgeschlossen werden
kann.

5.4.1.2 Stimulation der Blasenbildung und Einfluss geléster Gase auf den Warme-
tibergang

Das verwendete Cu-Pellet besitzt keine ideal glatte Oberflaiche und bietet daher
Keimstellen zur Gas-Dampf-Blasenbildung. Diese kann unter verschiedenen Bedin-
gungen stimuliert und der Einfluss auf die Nusselt-Zahl quantifiziert werden. Exemp-
larisch sind in Bild 5.26 die Messergebnisse bei einer Flussigkeitstemperatur von ca.
160 °C aufgefiihrt. Bei einer Heizleistung von 16,9 kW/m? wurde eine starke Blasen-
bildung beobachtet, wohingegen eine Heizleistung von 5,3 kW/m? noch nicht ausrei-
chend war, um Blasen zu produzieren. Die ausgefillten Messpunkte stellen die Nus-
selt-Zahlen bei einer unterdriickten Blasenbildung dar (prhec = 68 bar); im Zuge einer
Blasenbildung kommt es beim inerten Pellet folglich zu einer Erhdhung der Nu-Zahlen
um einen Faktor von ca. 1,8. In umgekehrter Weise ist die Uberhitzung des Cu-Pellets
bei einer Blasenbildung deutlich geringer als bei der Warmelbertragung durch War-
mekonvektion und Warmeleitung (Bild 5.27).
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Bild 5.26 Einfluss der Blasenbildung auf den Wérmetransport:
Prhex > 68 bar: T, = 156 °C; g = 17,4 kW/m?;
Pr = Pvap = 9,8 bar: T, = 159,8 °C; q = 5,3 bzw. 16,9 kW/m?.
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Bild 5.27 Gemessenen Temperaturdifferenz mit und ohne Blasenbildung; Ver-
suchsbedingungen siehe Bild 5.26.

Da bei der Stimulation der Blasenbildung nur der Hexendampfdruck im Reaktor vor-
herrschte, musste in weiteren Studien noch der Einfluss eines Gaspartialdrucks auf
den Warmelibergang untersucht und quantifiziert werden, um eine weitere Grundla-
ge zu schaffen, mit der der Warmeubergang im katalytischen System verglichen wer-
den kann. Daher wurde ausgehend von einer intensiven Blasenbildung, wie sie bspw.
in Bild 5.26 dargestellt ist, Stickstoff aufgegeben und der Warmelibergang bei ver-
schiedenen Dricken und Bulktemperaturen gemessen. Exemplarisch sind in Bild 5.28
wiederum die Messergebnisse fur eine Bulktemperatur von ca. 160 °C gezeigt. Die
Nusselt-Zahlen sinken mit steigendem N,-Partialdruck deutlich ab und nahern sich bei
pr = 80 bar dem Verlauf bei einer unterdriickten Blasenbildung. Dennoch liegen die
Nusselt-Zahlen bei allen Versuchen mit einem Stickstoffpartialdruck oberhalb der
Nusselt-Zahlen mit einer Blasenunterdriickung und daher muss von einer Gas-Dampf-
Blasenbildung ausgegangen werden.

Eine Erhdhung der Nusselt-Zahlen aufgrund einer pragnanten Anderung der Warme-
leitfahigkeit (vgl. Gleichung 2.55), sowohl durch den jeweiligen absoluten System-
druck an sich als auch durch die Anwesenheit eines Fremdgases, kann ausgeschlossen
werden. In Bild 5.26 liegen die Nusselt-Zahlen bei einer Blasenunterdriickung und
einem sehr hohen Systemdruck (68 bar) exakt auf den Nusselt-Zahlen mit einer nicht
ausreichenden Warmemenge zur Blasenproduktion bei einem vergleichsweise niedri-
gen Systemdruck (9,8 bar). Weiterhin zeigt Bild 5.29, dass bei einer zur Blasenbildung
unzureichenden Warmezufuhr kein Einfluss des Partialdrucks vorliegt. Eine Sattigung
der Flussigphase mit gelostem Gas ist hierbei auf Grund der Versuchsdauer gewahr-
leistet.
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Bild 5.28 Einfluss des N,-Partialdrucks auf den Wdrmelibergang in Abhéngigkeit
von der Umstrémungsgeschwindigkeit bei hohen Heizleistungen, die gestrichel-
ten Linien stellen den jeweiligen Trend dar: prex > 68 bar: T, = 156 °C;
q=17,4 kW/m? pg = pvap = 9,8 bar: T, = 159,8 °C; q = 16,9 kW/m? py, = 2,7 bar:
T, = 159,4 °C; q =16,9 kW/m? pn,=22,5 bar: T, = 159 °C; q = 17,3 kW/m?
pn, = 70,2 bar: T, = 157,5 °C; q = 17,5 kW/m?2
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Bild 5.29 Einfluss des N,-Partialdrucks auf den Wéirmeliibergang in Abhdngigkeit
von der Reynolds-Zahl bei niedrigen Heizleistungen; die gestrichelten Linien stel-
len den jeweiligen Trend dar: prec > 68 bar: T, = 156,3 °C; q = 5,4 kW/m?
Pr = Pyap = 9,8 bar: T, ~159,9 °C; q = 5,3 kW/m? pn, = 2,7 bar: T, = 159,6 °C;
q=5,4kW/m? py, = 22,5 bar: T, = 159,1 °C; q =5,4 kW/m? py,=70,2 bar:
T,=157,4 °C; q = 5,4 kW/m?.

Gleichung 5.5 stellt die Druckbilanz zwischen dem Innendruck (pg) einer Gas-Dampf-
Blase und dem Druck des umgebenden Fluid dar:
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4.0
Ps =Pb,N, 1 Pb,vap T (5.5)
Pore

Unter der Annahme, dass sich innerhalb der Gas-Dampf-Blase der N,-Partialdruck
instantan nach dem Henry-Gesetz einstellt, diirfte sich der Partialdruck nicht auf eine
mogliche Blasenbildung auswirken, da dann durch eine temperaturbedingte Dampf-
druckerhohung lediglich der Kapillardruck ausgeglichen werden miisste. Das Abfallen
der Nu-Zahl bei Anwesenheit eines Gases ist daher wahrscheinlich eine Folge der er-
hohten Loslichkeit des Stickstoffs in 1-Hexen in der direkten Umgebung des Pellets
aufgrund seiner deutlich erhéhten Oberflaichentemperatur und eines nicht ausrei-
chenden Stofftransportes der gasférmigen Komponente hin zur wachsenden Blase.

5.4.2 Waiarme- und Stofftransport im katalytischen System

Bei den vorliegenden Untersuchungen wurde wie bei den Versuchen mit dem inerten
Kupferpellet nur ein einzelnes katalytisches Pellet verwendet. Im Zuge der Untersu-
chung des dufleren Warme- und Stofftransports bei der katalytischen Reaktion im
Ringspaltreaktor wurde die Temperatur im Zentrum des Pellets und in der Bulkphase
stromaufwarts gemessen. Die Reaktionsgeschwindigkeit wurde durch eine Proben-
entnahme mit anschlieRender GC-Analyse bestimmt [47].

Mit dem vorliegendem System konnte die katalytische Reaktion in einem weiten
Reynolds-Bereich untersucht werden. Im Unterschied zu den Rihrkesselversuchen
kann im Ringspaltsystem der Einfluss der Umstromungsgeschwindigkeit quantifiziert
werden. Somit kdnnen die qualitativen Erkenntnisse der Rihrkesselversuche unter-
strichen werden und ein Vergleich mit konventionellen Korrelationen bzw. den Er-
gebnissen unter Verwendung des Cu-Pellets ist moglich. Man sollte allerdings stets
beachten, dass sich das Cu-Pellet und das katalytische Pellet deutlich in ihren Eigen-
schaften wie Oberflachenbeschaffenheit, Warmeleitfahigkeit und vor allem der Art
der Warmeproduktion unterscheiden.

So treten aufgrund der vergleichsweise geringen Warmeleitfahigkeit des katalyti-
schen Pellets deutliche Temperaturgradienten im Inneren des Partikels auf; die Uber-
hitzung des Pellets wird entsprechend dem iterativen Vorgehen in Kapitel 4.4.1 nur
rechnerisch berlcksichtigt. In den weiteren grafischen Darstellungen samtlicher Er-
gebnisse finden sich alle Werte unter und ohne Berlicksichtigung der PartikelUberhit-
zung. Alle Werte, bei denen die gemessene Temperaturdifferenz ,falschlicherweise”
als die Temperaturdifferenz der duBeren Grenzschicht angenommen wurde, sind in
den Diagrammen der Ubersicht halber nur durch einen gestrichelt dargestellten

Trend wiedergegeben.
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5.4.2.1 Experimentell bestimmte Reaktionsgeschwindigkeit und gemessene Tem-
peraturdifferenz bei ,,niedrigen” Fluidtemperaturen von ca. 80 °C

Bei vergleichsweise niedrigen Fluidtemperaturen von ca. 80 °C zeigen die Reaktions-
geschwindigkeit und die gemessene Temperaturdifferenz zwischen Pelletoberflache
und Bulkphase qualitativ einen klassischen Verlauf (Bild 5.30). Entsprechend den Be-
funden der Rihrkesselversuche nimmt die Reaktionsgeschwindigkeit mit steigender
Umstromungsgeschwindigkeit zu und die Temperaturdifferenz ab; die Reaktion wird
somit auch vom externen Stofftransport limitiert. Dieses Verhalten kann sowohl fiir
Gesamtdriicke von 80 bar als auch von 40 bar beobachtet werden.

Sowohl fir die hohen als auch die niedrigen Driicke erhoht sich die effektive Reakti-
onsgeschwindigkeit im betrachteten Bereich um einen Faktor von 1,45. Unterstellt
man eine reine externe Limitierung, so muisste nach Gleichung 5.6 ein Faktor von 1,9
zu beobachten sein (vgl. auch Gleichung 2.63 bis 2.66):

r Re
max_ . / max (5.6)
I'min Re min

Die Abweichung von dieser theoretischen Annahme ist u.U. dem Einfluss der internen

Limitierung und der zylindrischen (nicht kugelformigen) Geometrie des Pellets ge-
schuldet (vergleiche hierzu die Ausfiihrungen im Kapitel 5.6).
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Bild 5.30 Effektive Reaktionsgeschwindigkeit und Temperaturdifferenz im
Ringspaltreaktor in Abhdngigkeit von der Umstrémungsgeschwindigkeit bei
niedrigen Fluidtemperaturen und unterschiedlichen Gesamtdriicken:

Pges = 80 bar: Ty, = 79,2 °C; Cp 1y, = 871 mol/m?; ¢y c4hy, = 6556 mol/m>;

Pges = 40 bar: Ty = 79 °C; Cp 1y, = 425 mol/m?3; ¢y ce17, = 6576 mol/m?>.
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5.4.2.2 Experimentell bestimmte Reaktionsgeschwindigkeit und gemessene Tem-
peraturdifferenz bei ,,hohen“ Fluidtemperaturen von ca. 215 °C

Im Gegensatz zu den Messungen bei einer Fluidtemperatur von 80 °C zeigt die Reak-
tionsgeschwindigkeit bei einer Bulktemperatur von 215 °C nur eine geringe Abhan-
gigkeit von der Umstromungsgeschwindigkeit (Bild 5.31).
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Bild 5.31 Effektive Reaktionsgeschwindigkeit und Temperaturdifferenz im

Ringspaltreaktor in Abhdngigkeit von der Umstrémungsgeschwindigkeit bei ho-

hen Fluidtemperaturen und unterschiedlichen Gesamtdriicken':

Pges = 80 bar: cp, i, = 1142 mol/m?; ¢y, g;, = 4054 mol/m?

Pges = 40 bar: cp, 1y, = 300 mol/m?; ¢y, ceny, = 4191 mol/m?>.

Dieser Befund bestarkt zum einen die mit dem Rihrkessel gewonnenen Erkenntnisse
und zeigt zum anderen den enormen Einfluss auftretender Oszillationen. Bei einem
nach klassischen Ansatzen arbeitenden System miusste eine stofftransportabhangige
Reaktionsgeschwindigkeit bei hohen Temperaturen eine starkere Abhadngigkeit von
der Umstromungsgeschwindigkeit aufweisen als bei niedrigen Temperaturen. Erneut
zeigt sich der Widerspruch zur Analogie zwischen Warme- und Stofftransport, da die
Temperaturdifferenz eindeutig von der Umstromungsgeschwindigkeit beeinflusst
wird und mit steigender Reynolds-Zahl sinkt bzw. sich einem Grenzwert zu nahern

scheint.

© Im vorliegenden Diagramm wurden zwei unterschiedliche Einsitze und somit ein neues Pellet zur
Realisierung groRRer Reynolds-Zahlen verwendet. Da sowohl der neue Einsatz als auch das neue
Pellet unterschiedliche Charakteristika aufweisen, treten geringfligige Unterschiede in der Reakti-
onsgeschwindigkeit und der Temperaturdifferenz auf. Diese wurden in Bild 5.31 korrigiert; die
entsprechenden nicht korrigierten Werte finden sich im Anhang B.
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Unter der Annahme einer reinen externen Limitierung misste die Reaktionsge-
schwindigkeit fiir beide Druckbereiche um einen Faktor von 2,5 steigen. Die experi-
mentellen Befunde zeigen jedoch bei 80 bar einen Anstieg um lediglich 9 % und bei
40 bar um 30 %. Die Oberflachenkonzentration scheint somit nahe bei der Bulkkon-
zentration zu liegen.

5.4.2.3 Analyse des Warmeiibergangs bei der katalytischen Reaktion

Da sich bei den katalytischen Experimenten je nach Prozessparameter eine unter-
schiedliche Warmeproduktion und somit auch unterschiedliche Temperaturdifferen-
zen ergeben, eignet sich insbesondere die Nusselt-Zahl

q-d; _ I'm eff '(_ ArH)'dc
AT-Jy Ay AT 4

(5.7)

fiir einen Vergleich zwischen den katalytischen Experimenten und den Experimenten
unter Verwendung des Cu-Pellets sowie den Berechnungen mit empirischen Korrela-
tionen.

Im Zuge der Untersuchungen zum inerten Cu-Pellet konnten die Messergebnisse in
einem Temperaturbereich von ca. 80 °C bis 160 °C in zufriedenstellender Weise mit
den verwendeten empirischen Korrelationen wiedergegeben werden. Die Experimen-
te bei einer Temperatur von 207 °C zeigten hingegen einen deutlich héheren konvek-
tiven Warmetransport als die Berechnungen, obwohl bei der entsprechenden Pro-
zessfihrung (prhex > 68 bar) eine Blasenbildung ausgeschlossen werden konnte
(Bild 5.21).

Im Fall des inerten Kupferpellets kann auf Grund der sehr hohen Leitfahigkeit des Ma-
terials der Temperaturgradient im Inneren des Pellets vernachldssigt und die gemes-
sene Temperaturdifferenz direkt zur Bestimmung der jeweiligen Nusselt-Zahl heran-
gezogen werden. Dementgegen wird im katalytischen Fall die Temperaturerh6hung
im Inneren des Pellets (ATp,) Uber die Oberflichenkonzentration der limitierenden
Komponente (in vorliegendem Fall H,), der effektiven Leitfahigkeit, dem effektiven
Diffusionskoeffizienten und der Reaktionsenthalpie berechnet (siehe Ab-
schnitt 2.1.2.5):

DH2,€ff .CS,HZ (_ArH)
Aeff

Die Temperaturdifferenz in der duBeren Grenzschicht des Pellets AT,,; stellt somit die

ATPr =

(5.8)

Differenz zwischen der gemessenen Temperaturdifferenz AT,,, vom Pelletzentrum
zur Bulkphase und der Uberhitzung des Pellets ATp, dar:

98



Reaktionstechnische Untersuchungen im Ringspaltreaktor

Aoyt = ATexp —ATp, (5.9)

Geht man von der Giltigkeit der Analogie zwischen Warme- und Stofftransport nach
Chilton und Colburn [48] aus, kdnnen die entsprechenden Nusselt-Zahlen iterativ ent-
sprechend dem Vorgehen in Abschnitt 4.4.1 ermittelt werden. Entsprechend Glei-
chung 5.7 ergeben sich unter Bericksichtigung der Pelletliberhitzung groBere Nus-
selt-Zahlen als bei der Berechnung mit den gemessenen Temperaturdifferenzen.

In nachfolgender Darstellung werden sowohl die Trends der minimalen Nusselt-
Zahlen (cgu, =0mol/m? AT = AT,) als auch die iterativ ermittelten Werte
(AT = ATeyp-ATp, = ATey) dargestellt und mit den Messergebnissen des Cu-Pellets und
den Berechnungen nach empirischen Korrelationen verglichen. Samtliche
gemessenen und berechneten Werte kdnnen dem Anhang B entnommen werden.

Die bisherigen Darstellungen zeigten, dass bei niedrigen Fllssigkeitstemperaturen
von ca. 80 °C wahrscheinlich keine Oszillationen auftreten. Daher missten sowohl die
empirischen Korrelationen zur Berechnung der Nusselt-Zahl als auch die Experimente
mit dem Cu-Pellet (bei einer Blasenunterdriickung) die Befunde mit dem Katalysator
abbilden kdnnen. Exemplarisch sind an dieser Stelle die Ergebnisse bei einem Reak-
tordruck von 80 bar aufgefuhrt (Bild 5.32), die Messungen bei einem Druck von
40 bar zeigen jedoch dhnliche Resultate. Der Trend der Nusselt-Zahlen, bei denen die
Uberhitzung des Pellets vernachlissigt wurde, zeigt eine gute Ubereinstimmung (Ab-
weichung 4 bis 10 %) mit den berechneten Nusselt-Zahlen, und auch die Ergebnisse
der inerten Cu-Pellet-Versuche weisen zumindest oberhalb Re > 3000 nur sehr gerin-
ge Abweichungen auf. Gerade hinsichtlich der unterschiedlichen Charakteristika des
Cu-Pellets und des katalytischen Partikels werden die mit dem Katalysator ermittel-
ten Nusselt-Zahlen unter Vernachlassigung des Temperaturgradienten im Inneren des
Pellets (AT, = 0) durch das inerte Pellet in zufriedenstellender Weise wiedergegeben.
Dementgegen liegen die iterativ ermittelten Nusselt-Zahlen etwas oberhalb der Be-
rechnungen. Die iterative Methodik Uber die Analogie zwischen Warme- und
Stofftransport muss allerdings hinterfragt werden, da die ermittelte Uberhitzung aus
vergleichsweise groflen Oberflachenkonzentrationen resultiert, was rein phanomeno-
logisch dem ausgepragten Einfluss des externen Stofftransportes (vergleiche Bild 5.30
und Tabelle 5.4) widerspricht.
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Bild 5.32 Ringspaltversuch: Berechnete und experimentell bestimmte Nusselt-
Zahlen des katalytischen und des inerten (Cu-Partikel) Systems in Abhdngigkeit
von der Reynolds-Zahl bei einer niedrigen Fluidtemperatur von ca. 80 °C;
katalytisches Pellet: pgy,:=80bar; Q= 5 kW/m?% ¢y, = 849 mol/m?
Ch,cgt12 = 6556 mol/m?3; Cu-Pellet: prye,c, = 68 bar; qc, = 19,6 kW/m?.

Tabelle 5.4 Effektive gemessene Reaktionsgeschwindigkeit, gemessene Tempe-
raturdifferenz, berechnete Uberhitzung des katalytischen Pellets und Oberfld-
chenkonzentration der limitierenden Komponente (Hz)(lo) bei einer niedrigen
Temperatur (T, = 80°C):

Prkat = 80 bar; ¢y, = 849 mol/m?; ¢y, gy, = 6556 mol/m?.

Re rm,eff/ AT / K AT / K Cs,HZ(IO) /
erzw m0|/(S'gKat) exp Pr moI/m3
1453 1,90'10'5 5,9 0,9 739
3113 2,12'10'5 4,1 0,9 779
5199 2,74:10” 4,5 0,9 773

Da eine Blasenbildung mit steigender Temperatur bis hin zum kritischen Punkt er-
leichtert wird, ist spatestens im Bereich der kritischen Temperatur mit einer starken
Blasenbildung zu rechnen. Wie Bild 5.4 zeigt, sind bei einer Bulktemperatur von ca.
213 °C deutliche Effekte auf der Katalysatoroberflache zu erkennen. Auch die Unter-
suchung des Warmedubergangs beim inerten Cu-Pellet mit einer stimulierten Blasen-
bildung unter Hexendampfdruck bzw. auch unter erhohtem Druck bei Anwesenheit
eines Gases zeigt einen starken Einfluss der Oszillationen auf die Nusselt-Zahl. Folg-
lich dirften die empirischen Korrelationen zur Berechnung der Nusselt-Zahlen bei

(19 Berechnet unter der Annahme einer Analogie zwischen Wiarme- und Stofftransport nach Chilton
und Colburn
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Reaktionstechnische Untersuchungen im Ringspaltreaktor

Temperaturen oberhalb von 207 °C keine Ubereinstimmung mit den katalytischen
Messergebnissen zeigen. Im Gegensatz zu den Versuchen bei 80 °C kann bei diesen
hohen Temperaturen schon rein phanomenologisch davon ausgegangen werden,
dass die Oberflachenkonzentration der limitierenden Komponente sehr groB ist, da
die Reaktionsgeschwindigkeit keine Abhangigkeit von der Umstromungsgeschwindig-
keit aufweist (vgl. Bild 5.31). Wiederum sind an dieser Stelle exemplarisch die Ergeb-
nisse bei einem Reaktordruck von 80 bar aufgefihrt (Bild 5.33), die Messungen bei
einem Druck von 40 bar zeigen ebenfalls dhnliche Resultate.

800
b
600 NUy (AT e-AT)
Nug,

2400 1 \  \ew—T

200 -

Trend: Nuy,(ATe,,)
0 Berechnung (214 °C)
0 5000 10000 15000 20000 25000
Reerzw

Bild 5.33 Ringspaltversuch: Berechnete und experimentell bestimmte Nusselt-
Zahlen des kata/ytischen(“) und des inerten (Cu-Pellet) Systems in Abhdngigkeit
von der Umstrémungsgeschwindigkeit bei einer hohen Fluidtemperatur;
katalytisches Pellet: pg,: =80 bar; qya =258 kW/m?% ¢y, = 1082 mol/m?;
Ch,cghy = 4027 mol/m?>; Cu-Pellet: pryeyc, = 71 bar; qc, = 16,1 kW/m?.

Erwartungsgemald liegen die experimentell bestimmten Nusselt-Zahlen unter Ver-
wendung des Katalysators und ohne Beriicksichtigung der Uberhitzung des Pellets
schon deutlich oberhalb der Berechnung (Abweichung von 20 bis 80 %). Der ,untere”
Trend lasst sich allerdings wider Erwarten mit den Ergebnissen des inerten Cu-Pellets
(bei unterdriickter Blasenbildung) sehr gut abbilden; eine reine Abhangigkeit vom
dulBeren Stofftransport wurde aber bereits ausgeschlossen. Bezieht man sinnvoller-
weise die Uberhitzung des Partikels in die Berechnung mit ein, so ergeben sich sehr

0 1m vorliegenden Diagramm wurden zwei unterschiedliche Einsdtze zur Realisierung hoher Um-
stromungsgeschwindigkeiten und somit ein neues Pellet verwendet. Da sowohl der neue Einsatz
als auch das neue Pellet unterschiedliche Charakteristika aufweisen, treten geringfligige Unter-
schiede in der experimentell bestimmten Nusselt-Zahl auf. Diese wurde in Bild 5.33 korrigiert; die
entsprechenden nicht korrigierten Werte finden sich im Anhang B.
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hohe Nusselt-Zahlen, die um einen Faktor zwei bis drei oberhalb der berechneten
Nusselt-Zahlen liegen. Ein Einfluss der Oszillationen auf den externen Warme- und
Stofftransport liegt folglich eindeutig vor.

Tabelle 5.5 zeigt in Ubereinstimmung mit dem Verlauf der effektiven Reaktionsge-
schwindigkeit in Bild 5.31, dass bei sehr hohen Fluidtemperaturen und einer intensi-
ven Oszillation die Oberflachenkonzentration vergleichsweise hoch ist. Die iber den
gesamten Reynolds-Bereich konstante Uberhitzung des Pellets (ATp,) spiegelt dies
ebenfalls wieder.

Tabelle 5.5 Gemessene effektive Rektionsgeschwindigkeit, gemessene Tempera-
turdifferenz, berechnete Uberhitzung des katalytischen Pellets und Oberfléchen-
konzentration der limitierenden Komponente (Hz)(lz) bei einer hohen Temperatur
(Tp = 214 °C): pg ket = 80 bar; cp, 1, = 1082 mol/m?; ¢y, g1y, = 4027 mol/m?,

Re rm,eff/ AT / K AT / K Cs,H2(12) /
erzw mol/(sgkat) &P Pr mol/m3
3325 1,02'10_4 27,0 6,9 989
6443 1,02'10_4 19,2 7,5 1023
9774 1,13'10_4 18,3 7,5 1029
9798 1,31'10_4 19,3 7,3 1026
15234 1,19'10'4 17,0 7,4 1038
20689 1,28'10'4 13,2 7,1 989

5.5 Phanomenologische Interpretation und Vergleich mit anderen Arbeiten

5.5.1 Blasenbildungstemperatur

Obwohl die visuellen Untersuchungen (Abschnitt 5.2) eine ausgepragte Blasenbildung
erst ab einer Bulktemperatur oberhalb von 210 °C belegen, kénnen Oszillationen bei
geringen Temperaturen nicht ausgeschlossen werden, da sowohl die Prozesse im In-
neren des Pellets als auch die Mikrodynamik mit dem bloBen Auge nicht beobachtet
werden kdnnen. Die Ausfihrungen in Kapitel 5.1 und 5.3.5 zeigen, dass eine Blasen-
bildung mit dem verwendeten Katalysator und unter den gewahlten Prozessbedin-
gungen prinzipiell schon bei vergleichsweise niedrigen Temperaturen moglich ist.

In [42] werden verschiedene Anordnungen von Thermoelementen zur Bestimmung
der Uberhitzung des Pellets (NiSat 200) bei der Hydrierung von 1-Hexen beschrieben
(Abb. 5-34). Schon bei einer Bulktemperatur von 100 °C konnten Temperaturschwan-
kungen an der , Oberflache” eines katalytischen Pellets gemessen werden (Messan-
ordnung (4) und (5)), was auf das Auftreten von Gas-Dampf-Blasen bzw. den Einfluss

2 Berechnet unter der Annahme einer Analogie zwischen Warme- und Stofftransport nach Chilton
und Colburn.
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Phanomenologische Interpretation und Vergleich mit anderen Arbeiten

von Oszillationen schlieRen lasst (vgl. Abb. 5-35). Ein Rauschen des Messsignals kann
aufgrund des konstanten Messsignals mit der Messanordnung (1) ausgeschlossen
werden.

Weiterhin zeigt Oehmichen in [42], dass die Amplitude des Messsignals bei einer
Messung mit Messanordnung (4) und Bulktemperaturen von ca. 180 °C auf bis zu 2 K
ansteigt. Der Einfluss der Oszillationen auf die Temperaturschwankungen scheint mit
steigender Temperatur folglich deutlich zuzunehmen.

8 | | | | |
74~ —— AT =
] M
. oIS
(1 |

j @(4)\ )

AT in K
w

|
b§
_{

| N |

|
0,0 0,5 1,0 1.5 2,0 2,5 3,0
Zeit in min
Bild 5.34 Gemessene Temperaturdifferenz bei unterschiedlichen Anordnungen

der Thermoelemente [42]: T, = 100 °C, py, = 50 bar;, DZ=1000 U/min;
CcgHiz = 7000 mol/m?,

Ein ahnliches Temperaturverhalten wurde in [62] beobachtet; bei der Temperatur-
messung an zwei benachbarten Keimstellen beim Blasensieden von Wasser traten
ebenfalls deutliche Temperaturschwankungen auf, die auf die oszillierende Blasenbil-
dung zurilickzufiihren sind (Abb. 5-35).
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T[K]
375.8

374.9

374.0

0 0.59 t[s]

Bild 5.35 Temperaturschwankungen beim Blasensieden von Wasser an zwei be-
nachbarten Keimstellen im Abstand von 2 mm: p = 1 bar; T,=100 °C;
q = 26,5 kW/m?[62].

5.5.2 Auswirkung der Warmestromdichte auf den Warmeiibergang

Im Zuge der Hexenhydrierung im Rihrkessel konnte sehr anschaulich demonstriert
werden, dass in einem Temperaturbereich, in dem mit Sicherheit eine Blasenbildung
auftritt, der Warmelbergangskoeffizient eine deutliche Abhangigkeit von der
H,-Konzentration und somit von der Warmestromdichte bei gleichbleibenden Um-
stromungsbedingungen aufweist. Dieses Verhalten wurde in anderen Arbeiten [25]
im Zuge von klassischen Siedevorgangen ebenfalls beobachtet (Bild 5.36).

Bei niedrigen Temperaturen, bei denen keine ausgepragte Blasenbildung im Zuge der

Hydrierreaktion auftreten sollte, wurde hingegen Uber einen weiten Konzentrations-

6(13)

bereich ein konstanter Warmedbergangskoeffizient bestimmt. Bild 5.3 zeigt, dass

dies ein typisches Verhalten des sogenannten konvektiven Siedens ist.

3 zur Begrifflichkeit in Bild 5.36 [25]: Beim konvektiven Sieden ,reicht die Ubertemperatur der an
der Wand vorhandenen Flissigkeit nicht mehr aus, um die Bedingungen zum Aktivieren der Keim-

stellen und zur Blasenbildung zu erfillen. Es kommt daher zum Verdampfen an der Phasengrenz-
flache Flussigkeit-Dampf”. ,Bei Verdampfungsvorgangen im Blasensiedebereich ist der War-
metransport bestimmt durch Keimstellenaktivierung, Blasenwachstum und Ablésung
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Bild 5.36 Umfangsgemittelter Wirmeliibergangskoeffizient in Abhéngigkeit von
der Wiarmestromdichte (Messung mit dem Kdéltemittel R12 im horizontalen Rohr)

[25].

5.5.3 Auswirkung von Oszillationen auf den Warme- und Stofftransport

In den vorausgegangen Abschnitten konnte eindeutig belegt werden, dass bei der

Hexenhydrierung der Einfluss der Umstromungsgeschwindigkeit auf den duReren

Stofftransport mit steigender Fluidtemperatur abnimmt und bei nahkritischen Tem-

620 U/min

Bild 5.37 Blasenbildung bei der H,0,-Zersetzung:

T, =25°C; DZ=0-255 - 620 U/min;

oben: cy,0, =30 %, unten: cy,0, = 0,5 % [42].

. onsgeschwindigkeit

peraturen keine Rolle mehr spielt.

. Im Bereich hoher Temperaturen ist
| die gemessene effektive Reakti-

unabhangig

von der Reynolds-Zahl, da auf-

grund starker Oszillationen die

Oberflachenkonzentration sehr
hoch ist und sich vergleichsweise
kleine Anderungen der Oberfli-
chenkonzentration nicht in einem
messbaren Malle auf die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit auswir-

ken. Dementgegen zeigt die ge-
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messene Temperaturdifferenz zwischen dem Pelletzentrum und der fluiden Bulkpha-
se im gesamten Temperaturbereich eine deutliche Abhangigkeit von der Umstro-
mungsgeschwindigkeit. Ausgehend von der Annahme, dass sich die Warmeleitfahig-
keit der duBeren Grenzschicht im Mittel aus der Warmeleitfahigkeit der fllissigen und
der dampfformigen Phase zusammensetzt, wobei die Leitfahigkeit der Dampfphase
geringer ist, konnten moglicherweise Blasenabrisseffekte hierfiir die Ursache sein. Bei
hoheren Fluidgeschwindigkeiten reillen die Blasen schon bei kleinen Durchmessern
ab, und die durchschnittliche Warmeleitfahigkeit ist somit grofler als bei niedrigen
Geschwindigkeiten, da der Dampfanteil in der Grenzschicht geringer ist. Infolge der
ansteigenden Warmeleitfahigkeit sinkt die gemessene Temperaturdifferenz. Darlber
hinaus wirkt sich die aufzubringende Verdampfungsenthalpie auf die Pellettempera-
tur aus; bei einer hoheren Blasenbildungsfrequenz wird dem Pellet mehr Energie ent-
zogen. Eine Analogie zwischen Warme- und Stofftransport liegt bei der Hexenhydrie-
rung (bei hohen Temperaturen) folglich nicht vor.

Da bei Reaktionen mit einer Gasproduktion die gleichen Transportprozesse, allerdings
mit anderer Ursache auftreten, wird in obigem Zusammenhang die Zersetzung von
H,0, als Vergleichsreaktion herangezogen.

Die Vorgange bei der Blasenbildung innerhalb des Porensystems entsprechen denen
von exothermen Reaktionen mit dem Unterschied, dass der zur Blasenbildung bzw.
zum Blasenwachstum zu kompensierende Kapillardruck durch eine Ubersattigung der
Flissigphase mit der entstehenden gasformigen Komponente (O,) bereitgestellt wird.
Da die intrinsische Kinetik der Zersetzungsreaktion eine Ordnung von eins bzgl. der
H,0,-Konzentration aufweist, erhoht sich durch eine Erhéhung der H,0,-
Konzentration die effektive Reaktionsrate und somit die zur Blasenbildung notwendi-
ge Sauerstoffkonzentration in der Flissigphase innerhalb des Katalysatorpellets. Die
Blasenbildung wird folglich umso intensiver je hoher die Eduktkonzentration ist, wie
in Bild 5.37 ersichtlich. Im Zusammenhang mit einer Blasenbildung kommt eine Kon-
zentrationserhohung bei der Zersetzungsreaktion folglich einer Temperaturerh6hung
bei der Hydrierreaktion gleich. Im Gegensatz zur Hydrierreaktion kann bei der Zerset-
zung von Wasserstoffperoxid die Bildung von Gasblasen aufgrund der moderaten
Prozessbedingungen visuell eindeutig gezeigt werden (Bild 5.37).

Die reaktionstechnischen Untersuchungen von Oehmichen [42](14) zur Zersetzung von
Wasserstoffperoxid wurden in einem Rihrkesselreaktor aus Glas durchgefiihrt.

% Die in den Bildern 5.38 bis 5.40 dargestellten Werte wurden aus der entsprechenden Veroffentli-
chung mit dem Programm ,Plot Digitizer” ausgelesen, weshalb geringfligige Abweichungen zu den
Originalbildern auftreten kénnen.
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Bild 5.38 zeigt eine Gegenlberstellung der intrinsischen mit der effektiven Reaktions-
geschwindigkeit der Zersetzungsreaktion.

10 5
T T 5O
® 104 = o
A E L 0
= : ! 00 U/min
} -
g | g A 255 U/min
~ 103 3 AN
K ] g = Feft 620 U/min
1 0920 U/min
10-4 T T T T LI | T T T T L T T T T T T 171
50 500 5000 50000

Ch,0, / mol/m?

Bild 5.38 Intrinsische und effektive Reaktionsgeschwindigkeit bei der H,0,-
Zersetzung in Abhdngigkeit von der H,0,-Konzentration und der Riihrerdrehzahl:
T,=25°C[42].

Wie bei der Hexenhydrierung liegt die intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit der
H,0,-Zersetzung deutlich Gber der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit, was wiede-
rum auf eine externe Stofftransportlimitierung hinweist. Im Bereich geringer H,0,-
Konzentrationen kann ein Einfluss der Riihrerdrehzahl beobachtet werden, wohinge-
gen dieser Einfluss mit steigender Konzentration und verstarkter Blasenbildung ab-
nimmt.

Eine Gegentlberstellung der gemessenen Reaktionsgeschwindigkeit und Temperatur-
differenz zwischen Pelletzentrum und Bulkphase zeigt eine weitere Gemeinsamkeit
der Transportprozesse bei der Hexenhydrierung und der H,0,-Zersetzung auf. Ob-
wohl die Reaktionsgeschwindigkeit bei hohen H,0,-Konzentrationen unabhangig von
der Reynolds-Zahl ist, weist die Temperaturdifferenz eine klare Abhangigkeit von der
Umstromungsgeschwindigkeit auf (Bild 5.39). Bei geringen H,0,-Konzentrationen
kann hingegen ein qualitativ klassisches Verhalten von Reaktionsgeschwindigkeit und
Uberhitzung beobachtet werden, obwohl eine Blasenbildung auftritt (Bild 5.40).
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Bild 5.39 Effektive Reaktionsgeschwindigkeit und Temperaturdifferenz zwischen
Partikelzentrum und Bulkphase bei der H,0,-Zersetzung: cpu,0,= 30 Gew.%;
T,=25°C[42].
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Bild 5.40 Effektive Reaktionsgeschwindigkeit und Temperaturdifferenz zwischen
Partikelzentrum und Bulkphase bei der H,O,-Zersetzung: cpny0,= 0,5 Gew.%;

T, =25 °C [42].

Oehmichen stellt in seiner Dissertation [42] aullerdem einen Zusammenhang zwi-

schen den experimentell bestimmten Nusselt-Zahlen, den nach klassischen Analogien

bestimmten Sherwood-Zahlen und einem damit berechneten externen Nutzungsgrad

her. Im Fall von hohen H,0,-Konzentrationen und unter der Annahme einer Reaktion

erster Ordnung (welche auch experimentell gezeigt wurde) sollte sich mit der klassi-

schen Beschreibung der Reaktion eine Erhdéhung der Reaktionsgeschwindigkeit mit
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steigender Drehzahl (um 13 % von 0 U/min zu 920 U/min) ergeben. Dies war experi-
mentell aber nicht nachzuweisen.

Bei niedrigen H,0,-Konzentrationen erwies sich die Berechnung des Stofftransportes
Uber den experimentell bestimmten Warmetransport nicht als sinnvoll, da die sich
ergebenden Reynolds-Zahlen offensichtlich zu niedrig waren. Weiterhin zeigte sich,
dass der berechnete externe Nutzungsgrad deutlich geringer ist als der experimentell
bestimmte Nutzungsgrad. Hierbei wird deutlich, dass konventionelle Ansatze zur Be-
schreibung von Reaktionen mit einer Gas- und Dampfblasenbildung nicht angewandt
werden kdnnen.

Die obige Diskussion bestarkt die Annahme einer Blasenbildung bei exothermen Re-
aktionen, ggf. schon bei vergleichsweise niedrigen Temperaturen und zeigt weiterhin,
dass bei der Anwendung konventioneller Ansatze hochste Vorsicht geboten ist.

5.6 Interpretation nach klassischen Modellen

Ubereinstimmungen und Abweichungen des realen Verhaltens dreiphasig katalysier-
ter Reaktionen von den klassischen Modellvorstellungen konnen auf unterschiedliche
Weise herausgearbeitet werden. In jedem Fall missen sowohl der innere Stoff- und
Warmetransport in Verbindung mit der chemischen Reaktion als auch der duliere
Stoff- und Warmetransport gleichermafien berticksichtigt werden.

Zunachst bietet es sich daher an, aus den theoretischen Ansatzen sowohl zur Be-
stimmung des externen Warme- und Stofftransports als auch zur Beschreibung der
Vorgadnge im Inneren des Pellets mit dem Modell von Thiele und Zeldovich, fir die
jeweiligen Prozessbedingungen die entsprechenden Wertepaare der Oberflachen-
konzentrationen von Hexen und von Wasserstoff zu ermitteln. Mit diesen berechne-
ten Oberflachenkonzentrationen kann dann — mit einem der Ansatze — die Reaktions-
geschwindigkeit berechnet und den experimentell bestimmten Reaktionsgeschwin-
digkeiten gegeniibergestellt werden (Abschnitt 5.6.1).

Um fehlerhafte Modellannahmen noch deutlicher hervorzuheben, kbnnen in einem
weiteren Schritt Gber die Kombination der experimentell bestimmten Sherwood-
Zahlen und der gemessenen Reaktionsgeschwindigkeiten wiederum entsprechende
Oberflachenkonzentrationen ermittelt werden. Die nach dem Thiele-Modell berech-
neten Reaktionsgeschwindigkeiten werden dann mit den gemessenen Reaktionsge-
schwindigkeiten verglichen (Abschnitt 5.6.2).

5.6.1 Bestimmung der Oberflaichenkonzentrationen iliber konventionelle Modelle

Ausgehend von einem einfachen Thiele-Modell (vgl. Abschnitt 2.1.2.3) zur Beschrei-
bung des Zusammenspiels von Diffusionseffekten und chemischer Reaktion sowie der
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Sherwood-Zahl zur Berechnung des externen Stofftransportes kénnen Konzentratio-
nen an der Oberflache des Pellets z.B. grafisch ermittelt werden. Den verwendeten
Sherwood-Zahlen liegt an dieser Stelle die Annahme der Analogie von Warme- und
Stofftransport zugrunde(ls). Bild 5.41 stellt die Zusammenhange grafisch dar und die
Gleichungen 5.10 bis 5.15 zeigen die theoretischen Zusammenhange des aufgezeig-
ten Verfahrens. Aus Gleichung 5.10 wird deutlich, dass sich die effektive Reaktionsge-
schwindigkeit sowohl Gber den Porennutzungsgrad und die entsprechenden Oberfla-
chenkonzentrationen als auch Gber den duBeren Stofftransport darstellen lasst:

0,65 0,58
'm,eff =L Am '(Cb,i _Cs,i):nPore km "Cs.CeH1, Cs,Hiy (5.10)

Der Stofflibergangskoeffizient B; l1asst sich hierbei Gber die experimentell bzw. iterativ
bestimmten Nusselt-Zahlen Nu;; ermitteln

1
. V£
Sc; '3 Nu - Acths, _ D%
Nuj -| —| -D; it c i (5.11)
B = Sh;-D; Pr _ PCeHiz "Cp,CeH1;
= = =
dC dC dC
und der Porennutzungsgrad errechnet sich Gber den modifizierten Thiele-Modul:
. 1 3 |2 Deff H,
Pore = T - ' - 5.12
o OmodH, Tp \(N*t1 k,-c” ¢l (5.12)

S,C6H12 ’ S,H2

Der wechselseitige Zusammenhang zwischen der Wasserstoff- und der Hexenkon-
zentration ist in Gleichung 5.13 und 5.14 aufgefihrt:

rm,e_ff :ﬂHZ Am .(Cb,HZ _CS,HZ ):'BCEHIZ Am '(Cb,CGle _CS,C6H12) (513)
2
o V-
Cs,CoH1z = Cb,CoH1z Dc. .y '(Cb/HZ _CS/Hz) (5.14)
6'112

Stellt man Gleichung 5.13 nach der Oberflachenkonzentration von Hexen um (Glei-
chung 5.14) und fligt diesen Zusammenhang in Gleichung 5.15 ein, so erhalt man ei-
nen formalen Zusammenhang zur Bestimmung der Oberflaichenkonzentration von
Wasserstoff bzw. von Hexen.

— 0,65 0,58
:BHz “Am '(Cb,HZ ~Cs,H, )_77Pore “Km Cs,CeHyy CsiH, (5.15)

) 1m Fall der Ringspaltversuche kénnten auch konventionelle Korrelationen zur Berechnung der
Sherwood-Zahl herangezogen werden.
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Mit Hilfe eines grafischen Verfahrens, wie es in Bild 5.41 exemplarisch flir ausgewahl-
te Versuche bei einer Temperatur von ca. 215 °C dargestellt ist, lassen sich die Ober-
flachenkonzentrationen ermitteln, die die Gleichung 5.15 erfiillen. Der Schnittpunkt
der Kurve, die den dufleren Stofftransport beschreibt (linke Seite der Gleichung 5.15)
mit der Kurve, die den inneren Stofftransport und die chemische Reaktion beschreibt
(rechte Seite der Gleichung 5.15), entspricht der berechneten effektiven Reaktions-
geschwindigkeit und der dazugehorigen Oberflaichenkonzentration an H, bzw. indi-
rekt (Gleichung 5.13) an 1-Hexen.

Externer Stofftransport:
(i) empirische Korrelationen

Interner Stofftransport und
chemische Reaktion:

=

(i) Analogie von Stoff- und Thiele/Zeldovich Modell
Warmetransport
5-10°3
S B S5 - - = ext. Stofftransport
N
__ 4103~ "3889 — — int. Stofftransport +
g e chem. Reaktion
20 '~
% 3-103 - '~ Re =3325
= Re - Seo Re =9774
£ ~139774 N, Re = 20689
~ 2103 T~ o e i/
= * -~ ~, - -
o Sa o =
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103 T géggﬁi S Re =3325
”‘g .-.~?~.~'-::,"\\_'\
O 7,, : - .= ‘-‘Ai
0 300 600 900 1200

Co i, / mol/m?

Bild 5.41 Exemplarische Darstellung zur grafischen Ermittlung der Oberfléchenkon-
zentration c, 4, und der entsprechenden effektiven Reaktionsgeschwindigkeit ry, o¢ in
Abhdngigkeit von der Reynolds-Zahl: T, = 215 °C; pg = 80 bar; ¢y, = 1083 mol/m?;
Ch,ceH12 = 4043 mol/m?>.

Fiir die bereits vorgestellten Ringspaltversuche bei einem Reaktordruck von 80 bar
sind die entsprechenden Konzentrationsverhaltnisse in Tabelle 5.6 dargestellt. So-
wohl bei niedrigen als auch bei hohen Temperaturen treten in der Theorie externe
Stofftransporteffekte auf, da die Oberflachenkonzentrationen in allen Fallen deutlich
unterhalb der Bulkkonzentrationen liegen und mit groBer werdender Reynolds-Zahl
ansteigen.

111



Versuchsergebnisse und Diskussion

Tabelle 5.6 Ringspaltversuche: Bulk- und Oberfldichenkonzentrationen von Wasser-
stoff und Hexen in Abhdngigkeit von der Fluidtemperatur und der Umstrémungsge-
schwindigkeit: T, = 79 bzw. 215 °C; pr = 80 bar.

R ° cb,Hz / cb,C5H1z / cs,Hz / Cs,C6H1z /
€erzw Tb / C 3 3 3 3
mol/m mol/m mol/m mol/m
1453 79 848 6633 496 5763
3113 79 848 6601 618 6033
5199 79 850 6434 645 5929
3325 216 1087 4135 367 2357
6443 215 1078 4012 548 2703
9774 215 1080 4015 600 2829
9798 216 1083 3980 610 2812
15234 214 1084 4041 652 2976
20689 212 1082 3980 795 3271

Die Bilder 5.42 und 5.43 zeigen sowohl die berechneten als auch die gemessenen Re-
aktionsgeschwindigkeiten bei hohen und niedrigen Bulktemperaturen und einem Ge-
samtdruck von 40 bzw. 80 bar. Schon bei der vergleichsweise niedrigen Temperatur
von 79 °C liegen die Werte der berechneten Reaktionsgeschwindigkeit um den Faktor
2,8 bis 4,6 oberhalb der gemessenen Reaktionsgeschwindigkeit. Allerdings nimmt die
Abweichung mit steigender Temperatur erwartungsgemall deutlich zu und liegt bei
ca. 214 °C bei einem Faktor von 7,2 bis 11,6.

Weiterhin zeigt Bild 5.43, dass die Reaktionsgeschwindigkeit theoretisch auch bei ho-
hen Bulktemperaturen von ca. 214 °C mit ansteigender Reynolds-Zahl zunehmen
musste; eine relative Darstellung der Reaktionsgeschwindigkeiten und den dazugeho-
rigen Reynolds-Zahlen verdeutlichen diesen Sachverhalt (Bild 5.44). Hierbei werden
die Reaktionsgeschwindigkeiten in Relation zur niedrigsten Reaktionsgeschwindigkeit
der jeweiligen Versuchsreihe gesetzt und dieses Verhaltnis Gber die entsprechende
normierte Reynolds-Zahl aufgetragen. Der Ubersichtlichkeit halber sind in Bild 5.44
ausschlieBlich die Versuche bei einem Reaktordruck von 80 bar dargestellt — die Ver-
suche bei 40 bar zeigen jedoch ein ahnliches Verhalten.
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Bild 5.42 Ringspaltversuche: Berechnete (Gleichung 5.10) effektive und gemes-
sene effektive Reaktionsgeschwindigkeit bei niedrigen Temperaturen: T, = 79 °C;
pr = 80 bzw. 40 bar; ¢y, = 850 bzw. 415 mol/m?; ¢, cgny, = 6566 mol/m?.
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Bild 5.43 Ringspaltversuche: Berechnete (Gleichung 5.10) effektive und gemes-
sene effektive Reaktionsgeschwindigkeit bei hohen Temperaturen: T, =214 °C;
pr = 80 bzw. 40 bar; ¢y, = 1082 bzw. 287 mol/m?>; ¢, ceri1, = 4109 mol/m>.

Bild 5.44 verdeutlicht, dass die Abhangigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von der
Reynolds-Zahl theoretisch mit steigender Bulktemperatur zunehmen sollte. Bei einer
Temperatur von 80 °C hangt die experimentell bestimmte Reaktionsgeschwindigkeit
sogar starker vom externen Stofftransport ab als es die theoretischen Berechnungen
erwarten lassen. Bei hohen Temperaturen liegt erwartungsgemald genau gegenteili-
ges Verhalten vor. Die Berechnungen deuten auf einen sehr betonten Einfluss der
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Reynolds-Zahl hin, wohingegen die Messungen im Rahmen der Genauigkeit so gut
wie keine Abhangigkeit zeigen.
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Bild 5.44 Ringspaltversuche: Relative Darstellung der berechneten und der ge-
messenen effektiven Reaktionsgeschwindigkeit: T, = 80 bzw. 215 °C; pg = 80 bar;
Ch,Hy = 850 bzw. 1082 mol/m?; ¢y, cgry, = 6566 bzw. 4109 mol/m?>.

Die obigen Ausfiihrungen zeigen, dass schon bei geringen Temperaturen von ca. 80 °C
eine genaue Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit Giber den Thiele-Modul nicht
moglich ist und zu grofRe Werte - allerdings in der gleichen GréRenordnung - berech-
net werden. Evtl. kommen hier die geometrische Abweichung des Zylinders von der
Kugelform, die bei der Berechnung des Porennutzungsgrades angenommen wurde,
und die Ungenauigkeiten bei der Bestimmung des Haufigkeitsfaktors, der Aktivie-
rungsenergie und der Ordnungen der jeweiligen Komponenten zum Tragen. Weiter-
hin wurde bei der Bestimmung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit lediglich ein
einzelnes Pellet verwendet, welches unter Umstanden Abweichungen von den cha-
rakteristischen Eigenschaften wie Porositdat, Metallgehalt usw. aufweist. Dennoch
kann mit konventionellen Methoden eine Reynolds-Abhangigkeit bei 80 °C qualitativ
bestatigt werden, wohingegen bei 215 °C die ermittelten Oberflachenkonzentratio-
nen nicht den realen Konzentrationsverhaltnissen entsprechen kénnen. Die experi-
mentell bestimmte Reaktionsgeschwindigkeit wird nicht oder nur sehr geringfligig
von einer externen Limitierung beeinflusst und die Oberflachenkonzentrationen soll-
ten somit in erster Naherung den Bulkkonzentrationen entsprechen. Diese Analyse
zeigt, dass zumindest bei hohen Temperaturen und entsprechenden Prozessbedin-
gungen sowohl im Inneren des Pellets als auch in seiner dulleren Grenzschicht andere
als die konventionellen Transportprozesse auftreten, die die Reaktionsgeschwindig-
keit maligeblich beeinflussen.
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5.6.2 Bestimmung der Oberflachenkonzentration auf Basis der gemessenen effek-
tiven Reaktionsgeschwindigkeit

Im vorherigen Kapitel wurde gezeigt, dass mit den berechneten Oberflachenkonzent-
rationen die gemessene effektive Reaktionsgeschwindigkeit nur sehr ungenau wie-
dergegeben werden kann. In diesem Abschnitt wird daher versucht eine mogliche
fehlerhafte Modellannahme zu identifizieren.

Zunachst werden hierzu die Sherwood-Zahlen Sh; tUber die experimentell ermittelten
Nusselt-Zahlen Nu;; unter Annahme der Analogie von Warme- und Stofftransport be-
rechnet (Gleichung 5.16) und die Oberflachenkonzentrationen nach Gleichung 5.17
ermittelt:

1
Shi = Nujz (ﬁjé (5.16)
Pr
Im,eff "dc
Cei=Cpj——""—" 1
S,i b,i Sh,- .D;-A,, (5.17)

Mit diesen Oberflachenkonzentrationen kénnen dann die entsprechenden
Reaktionsgeschwindigkeiten Uber den Thiele-Modul mit den folgenden Gleichungen
berechnet und den gemessenen Werten gegenlibergestellt werden:

Tetf v =Tpore, i * Ky '(Tp)'CZ'%le 'CQ,HZ (5.18)

1 3 |2 Deff H,

Mpore,H, = = ) (5.19)
’ r, \|n+1 k. .cM o '
modH, T ky ©s,CoM1z " Cs.Hy

Um den Einfluss der Bulktemperatur auf das Reaktionsverhalten zu demonstrieren,
werden an dieser Stelle die Ruhrkesselversuche vorgestellt. Tabelle 5.7 zeigt hierzu
die entsprechenden Konzentrationsverhaltnisse. Ein Vergleich der Tabelle 5.6 mit Ta-
belle 5.7 zeigt, dass die Oberflaichenkonzentrationen bei vorliegender Methodik so-
wohl bei niedrigen als auch bei hohen Temperaturen deutlich groBer ausfallen. Die
oben getroffene Annahme, dass die Oberflaichenkonzentrationen bei hohen Tempe-
raturen sehr groR sein mussen, wird durch dieses Ergebnis zwar bestatigt, jedoch
liegt die berechnete Reaktionsgeschwindigkeit schon bei Temperaturen von ca. 80 °C
mit einem Faktor 5 bis 8 (je nach Drehzahl) deutlich oberhalb der gemessenen Werte.
Erwartungsgemald nimmt die Abweichung mit steigender Temperatur stark zu und
bei sehr hohen Temperaturen liegt eine Diskrepanz von bis zu einem Faktor 31 vor
(Bild 5.45).
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Tabelle 5.7: Riihrkesselversuche: Oberfléichen- und Bulkkonzentrationen in Abhdngig-
keit von der Drehzahl und der Bulktemperatur: T, = 79 bis 229 °C.

T,/°C Couz2 / Couz / Cb,ceH12 / Cs,com2 / Drehza.hl /
mol/m3 mol/m3 mol/m3 mol/m3 U/min
79,7 851 741 6627 6354 200
123,5 1033 925 5630 5363 200
168,2 1135 1038 5243 5001 200
209,4 1098 1039 4313 4166 200
229,3 1011 972 3886 3790 200
79,4 850 787 6229 6074 600
122,3 1028 972 5766 5626 600
167,7 1135 1093 5199 5094 600
208,4 1101 1081 4386 4336 600
227,9 1019 1005 3958 3922 600
103 : 77
Fm,eff ber(200 U/ mln\/ ’:;/

3 810 {imeftper(600 U/min)\j,}’

= 610°- L

g 4-104 - ﬂ/

~ .

- //\ @ ' cff exp(600 U/min)
E 2.104- ) - Trends O Fpyeffexp(200 U/min)
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Bild 5.45 Riihrkesselversuche: Gemessene und berechnete effektive Reaktionsge-
schwindigkeit in Abhdngigkeit von der Bulktemperatur und der Drehzahl:
DZ = 200 und 600 U/min; pr = 80 bar; weitere Angaben und Annahmen siehe Ta-
belle 5.7.

Die Gegenuberstellung der gemessenen und der berechneten Reaktionsgeschwindig-
keiten zeigt, dass einerseits die Annahme einer Analogie zwischen Warme- und
Stofftransport auch schon bei sehr niedrigen Temperaturen fraglich ist und weiterhin
mit ansteigender Temperatur Transportprozesse auftreten, die mit dem klassischen
Thiele-Modell nicht zu beschreiben sind.

In Kapitel 5.3.5 wird gezeigt, dass die effektive Reaktionsgeschwindigkeit bei
T, =80 °C von der Riihrerdrehzahl abhangt. Die hier berechneten Werte zeigen dieses
Verhalten selbst bei hohen Temperaturen nicht, da sich durch die oben beschriebene
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Vorgehensweise sehr grofle Sherwood-Zahlen und somit auch groBe Oberflachen-
konzentrationen ergeben. Betrachtet man die Konzentrationsverhaltnisse bei 80 °C
und unterschiedlicher Rihrerdrehzahl (Tabelle 5.7), so kann man sehen, dass der Un-
terschied in den H,-Oberflaichenkonzentrationen (Acs, = 46 mol/m?) lediglich etwa
6 % der absoluten Oberflachenkonzentration betragt. Im Fall der Hexenkonzentration
(Acs,cen1> = 280 mol/m?3) sind es lediglich 4 %. Das betrachtete Verhaltnis von Konzent-
rationsunterschied zu absoluter Oberflachenkonzentration sinkt hierbei mit steigen-
der Bulktemperatur. Im gesamten Temperaturbereich sind daher sehr hohe externe
Wirkungsgrade zu erwarten, die mit steigender Temperatur und groRer werdender
Umstromungsgeschwindigkeiten gegen 100 % tendieren.

Der externe Nutzungsgrad [42] ist hierbei als das Verhaltnis von Oberflachenkonzent-
ration zur Bulkkonzentration der jeweiligen Komponente definiert (Gleichung 5.20)
und in Bild 5.46 grafisch fur einen Gesamtdruck von 80 bar dargestellt:

C
Mext,i = —- (5.20)
Ch,i
100
90 -
® 80 - Trends Ry i cah, (200 U/min)
. Next,1,(600 U/min)
= Next +,(200 U/min)
60 -
50 ‘ , 1
50 100 150 200 250

T,/°C

Bild 5.46 Riihrkesselversuche: Externe Nutzungsgrade fiir Hexen und Wasserstoff
in  Abhdngigkeit von der Bulktemperatur und der Riihrerdrehzahl:
DZ = 200 und 600 U/min; pg = 80 bar; weitere Angaben und Annahmen siehe Ta-
belle 5.7.

Unter den oben getroffenen Annahmen liegt lediglich der externe Nutzungsgrad des
Wasserstoffs bei einer Rihrerdrehzahl von 200 U/min und geringen Temperaturen
unterhalb von 90 %. Mit steigender Temperatur gleichen sich die externen Nutzungs-
grade an und erreichen alle nahezu 100 %, was sich mit der Unabhangigkeit der Reak-
tionsgeschwindigkeit von den Umstromungsverhaltnissen deckt.
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Unter den gegebenen Bedingungen sind die berechneten Porennutzungsgrade nach
Thiele folglich im gesamten Temperaturbereich zu groR, um die gemessene Reakti-
onsgeschwindigkeit rechnerisch wiedergeben zu kdnnen, wobei die Diskrepanz mit
steigender Temperatur stark zunimmt. Eine Gegenliberstellung der berechneten Po-
rennutzungsgrade nach Thiele und den experimentell bestimmten Porennutzungs-
graden ist in Bild 5.47 gegeben. Der experimentell bestimmte Porennutzungsgrad
stellt hierbei das Verhaltnis von gemessener effektiver Reaktionsgeschwindigkeit zur
berechneten intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit bei Oberflichenbedingungen
(cisund Tp) dar (Gleichung 5.21).

Teff

TMlpore exp = m (5.21)

3,5 .
30 . r.]Pore,ThieIe(GOO U/mm)
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Bild 5.47 Riihrkesselversuche: Experimentell bestimmter Porennutzungsgrad und
nach dem Thiele-Modell berechneter Porennutzungsgrad: DZ =200 und
600 U/min; pg = 80 bar; weitere Angaben und Annahmen siehe Tabelle 5.7.

In Abschnitt 5.1 wurde das verwendete Katalysatorpellet charakterisiert und eine Bla-
senbildung konnte bei vergleichsweise niedrigen Temperaturen theoretisch ausge-
schlossen werden. Die in Abschnitt 5.5 vorgestellten Erkenntnisse lassen allerdings
den Schluss zu, dass auch schon bei vergleichsweise tiefen Temperaturen Oszillatio-
nen auftreten konnten. Weiterhin zeigen die Ausfiihrungen, auch in Kapitel 2.3.2,
dass sich auftretende Oszillationen nicht nur auf den externen Stofftransport, son-
dern auch auf den Porennutzungsgrad auswirken.
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5.7 Interpretation nach dem Oszillationsmodell

Die obigen theoretischen Uberlegungen zeigen, dass die vorliegende exotherme kata-
lytische Dreiphasenreaktion kein klassisches Verhalten im untersuchten Temperatur-
bereich aufweist. Unterstellt man die Giltigkeit der Analogie zwischen Warme- und
Stofftransport nach Chilton und Colburn (die Annahme gilt im Falle einer Blasenbil-
dung streng genommen nicht mehr), so ergeben sich schon im unteren Temperatur-
bereich sehr hohe externe Nutzungsgrade und entsprechend groRe Oberflachenkon-
zentrationen. Die Abweichung zwischen den hieraus nach dem Thiele-Modell berech-
neten und den experimentell bestimmten Reaktionsgeschwindigkeiten steigt mit zu-
nehmender Temperatur immer weiter an. Der Porenwirkungsgrad scheint deutlich
geringer zu sein, als er durch das Thiele-Modell vorausberechnet wird. Im untersuch-
ten Reynolds-Bereich wirken sich die Oszillationen folglich, insbesondere bei hohen
Temperaturen, auf den Porennutzungsgrad aus. Dieser sollte daher mit neuen Me-
thoden entsprechend den Uberlegungen der Oszillationstheorie berechnet werden.

In Abschnitt 5.1 wurde bereits ein sehr einfaches Kriterium herangezogen, um die
Wabhrscheinlichkeit einer Blasenbildung im vorliegenden System anzugeben. Hierbei
wurde das System Pellet-Grenzschicht-Bulkphase in seiner Gesamtheit betrachtet,
und es wurde lediglich davon ausgegangen, dass eine Erhohung des Dampfdrucks (in
der Grenzschicht des Pellets) durch eine bestimmte Uberhitzung ausreicht, damit sich
Gas-Dampf-Blasen mit einem Durchmesser der entsprechenden Poren bilden. Ein
Vergleich mit den gemessenen Temperaturdifferenzen (Bild 5.20) lasst den Schluss
zu, dass schon bei Bulktemperaturen von ca. 160 °C eine Blasenbildung mdglich ist.
Diese Uberlegung beruht allerdings auf der Annahme, dass im gesamten System sta-
tionare Temperaturprofile vorliegen. Weiterhin wurde nicht berlcksichtigt, dass im
Fall einer Blasenbildung die gemessene Temperatur im Pellet niedriger ist als flir den
Fall, dass keine Oszillationen auftreten.

Im Zuge der Oszillationstheorie werden hingegen die duRerst komplexen Prozesse
innerhalb einer einzelnen Pore dargestellt. Es wird hierbei zwischen groen Makro-
poren (Gleichung 2.84) und kleinen Mikroporen (Gleichung 2.83) unterschieden und
fir beide Falle ein entsprechendes Kriterium zur Blasenbildung (Gleichung 2.78) an-
gegeben. Entsprechend den Ausfihrungen in Abschnitt 2.3 und unter der Annahme,
dass die fir die Blasenbildung kritische Temperatur (Tkr 18 der Bulktemperatur und

die Konzentrationen den Bulkkonzentrationen entsprechen, konnen fiir den gesam-

18 Dje kritische Temperatur 'Nl'kr stellt diejenige Temperatur dar, bei der es innerhalb einer Pore zur

Blasenbildung kommt und ist nicht mit der kritischen Temperatur T,, beim Ubergang in den {iber-
kritischen Zustand zu verwechseln.
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ten untersuchten Temperaturbereich und fir alle Porenradien (Bild 5.1) Werte fir K
deutlich oberhalb von eins berechnet werden. Dies bedeutet, dass in der Theorie eine
Blasenbildung auch schon bei einer Bulktemperatur von 80 °C in den kleinsten Poren
moglich ist. Das reale Verhalten von Siedeprozessen zeigt allerdings, dass vor allem in
groflen Poren Gas-Dampf-Blasen gebildet werden und der endotherme Bildungspro-
zess eine weitere Blasenbildung in direkter Umgebung dieser Pore unterdriickt (vgl.
Bild 2.14). Weiterhin kann bei klassischen Siedeprozessen beobachtet werden, dass
die Keimstellendichte, in denen sich Gas-Dampf-Blasen bilden, mit ansteigender
Uberhitzung der Heizfliche bzw. mit ansteigender Fluidtemperatur zunimmt. Ledig-
lich nahe der kritischen Temperatur ist es theoretisch moglich, dass sich in allen Po-
ren Blasen bilden, da die Oberflachenspannung hier auf fast null abfallt und somit nur
geringste Uberhitzungen fiir den Bildungsprozess notwendig sind.

5.7.1 Annahme von Oszillationen in allen Poren

In der weiteren Analyse der ablaufenden Prozesse wird zunachst vom einfachen Fall
der Blasenbildung in allen Poren ausgegangen. Dies bedeutet, dass die notwendige
Warmeproduktion jeder Pore lediglich durch die chemische Reaktion auf ihrer eige-
nen Oberflache erfolgt und zumindest formal keine Warme zwischen benachbarten
Poren ausgetauscht wird. Die somit berechneten Reaktionsgeschwindigkeiten sollten
daher nur im Bereich der kritischen Temperatur mit den gemessenen Werten Uber-
einstimmen. Der Ubersicht halber werden die in Kapitel 2.3 bereits aufgefiihrten
notwendigen Ansatze an dieser Stelle nochmals dargestellt und etwaige Abweichun-
gen oder Annahmen kenntlich gemacht.

Der Porennutzungsgrad unter Oszillationsbedingungen lasst sich nach Gleichung 5.22
berechnen:
3
(rp _yOsz)

Nosz =1-——5 — (5.22)

'

In Gleichung 5.22 wird von einer Kugelgeometrie ausgegangen, und als Radius r, wird
der Aquivalentradius des zylindrischen Pellets verwendet. Die Oszillationsschichtdicke
Yos; Wird weiterhin nach Gleichung 5.23 ermittelt:

Voo = Aeff <01 Tp M| 1 5.23)
Osz = — :
i rs'(_ArH)'AvH'pvap Tp

Im Zuge der Oszillationstheorie wurde anstelle der Bulktemperatur T, eine theoreti-

sche kritische Temperatur 'IN'kIr in Gleichung 2.79 angegeben und anstatt der Leitfahig-
keit der Flussigkeit wird in Gleichung 5.23 die effektive Leitfdhigkeit verwendet. 1,
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stellt die Tortuositat dar. Die oberflachenspezifische intrinsische Reaktionsgeschwin-
digkeit wird nach Gleichung 5.24 und der Verwendung der Bulktemperatur
und -konzentrationen berechnet:

mikro _ rv,int
5T A
PpAm,p

Die Bezeichnung mikro in obiger Gleichung zeigt, dass die getroffene Annahme streng

(5.24)

genommen nur flr sehr kleine Porenradien zutrifft. Weiterhin wird der Porenradius
bzw. die Porenradienverteilung unter den vorliegenden Annahmen bei der Berech-
nung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit r., o5, nicht berticksichtigt:

rv,int

'm,0sz =T0sz " (5.25)

p

Eine Gegenuberstellung der nach Gleichung 5.25 ermittelten Reaktionsgeschwindig-
keit mit den gemessenen effektiven Reaktionsgeschwindigkeiten ist in Bild 5.48

dargestellt.
1IE'02 3 |
; Tkr
| rn'\,OSZ
E 1IE'O3 2 ---------- Z ----------------------
N T
3 ﬁ
} 1;E'04 E Trends .
g ; rm,exp(600 U/min) /' @ @ O
E : """""'"::::::::::::::::Q::::::::::::::::.-: .......... E
£ 1,E-05 . &
E Fm,exp(200 U/min)
11E'06 ' ] |
>0 100 150 500 o
T, /°C

Bild 5.48 Gegeniiberstellung der berechneten und der gemessenen effektiven
Reaktionsgeschwindigkeit in Abhdngigkeit von der Temperatur: pr = 80 bar;
DZ =200 U/min und 600 U/min; T, = 79 °C bis 229 °C; ¢y, =851 mol/m?* bis
1135 mol/m?; ¢y, ce111, = 3886 mol/m? bis 6629 mol/m?.

Im nahkritischen Temperaturbereich ergibt sich eine hervorragende Ubereinstim-
mung zwischen den berechneten und den gemessenen Werten - bei ca. 230 °C be-
tragt der Fehler gerademal 30 %; bei den niedrigen Temperaturen sind die Abwei-
chungen hingegen sehr hoch.
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5.7.2 Annahme von Oszillationen in groRen Poren

Das obige Ergebnis zeigt, dass die Uberlegungen der Oszillationstheorie durchaus ihre
Berechtigung haben, obgleich bei Temperaturen in einiger Entfernung vom kritischen
Punkt die effektive Reaktionsgeschwindigkeit nicht genau angeben werden kann. Wie
zu Beginn des Abschnitts diskutiert, fungieren in realen Systemen einige Poren als
Warmeproduzenten fiir gréBere Poren, in denen eine Gas-Dampf-Blase gebildet wer-
den kann. Wie groR der umliegende Bereich ist, in dem eine blasenbildende Pore Ein-
fluss hat, oder wie sich die genauen Zusammenhange darstellen lassen, ist bisher
nicht bekannt und wird auch nicht durch die Oszillationstheorie wiedergegeben. In
[5] wird relativ willkirlich der halbe Porenradius der betrachteten Pore als Mantel-
starke A gewahlt (vgl. Bild 2.14), in dem alle anderen Poren der Warmeproduktion
dienen. Die nachfolgenden Ausfiilhrungen zeigen, dass der Porennutzungsgrad und
somit die berechnete Reaktionsgeschwindigkeit entscheidend von dieser Mantelstar-
ke abhdngen und diese bei Siedeprozessen nicht als konstant bzw. als temperaturun-
abhangig angenommen werden kann.

Um die an der Blasenbildung beteiligten und die zur Warmeproduktion dienenden
Poren voneinander zu separieren, werden zunachst die Porenvolumina der unter-
schiedlich groRen Poren, d.h. mit unterschiedlichen Porenradien, nach ihrem Anteil
am gesamten Porenvolumen gewichtet. In Gleichung 5.26 stellt x; den Anteil des Po-
renvolumens Vy; der Pore mit dem j-ten(”) Porendurchmesser am gesamten Porenvo-
lumen Vp, dar; beispielsweise mit einem Durchmesser von 100 nm.

Vy.
Xj=—= (5.26)
Vp,
0
Die Gewichtung entsprechend Gleichung 5.26 erfolgt in Nanometerschritten unter
Zuhilfenahme einer sinnvoll gewahlten Fitfunktion des gemessenen (BET- und Hg-
Messung) kumulierten Porenvolumens; sowohl die Gewichtung als auch das kumu-

lierte Porenvolumen sind in Bild 5.49 dargestellt.

7 Der Index j gibt an, dass bei der Betrachtung zwischen unterschiedlichen Porenradien unterschie-
den aber stets alle Poren bzw. das gesamte Porenvolumen beriicksichtigt wird; an dieser Stelle
wird noch nicht zwischen den warmeproduzierenden und den blasenbildenden Poren unterschie-
den. Der Index j darf nicht mit dem nachfolgend verwendeten Index i verwechselt werden; x; und
x; sind lediglich fur die groRte betrachtete Pore identisch.
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Bild 5.49 Kumuliertes Porenvolumen und Gewichtung bzgl. des gesamten Poren-
volumens in Abhéngigkeit vom Porendurchmesser.

Weiterhin wird die Annahme getroffen, dass sich alle Poren formal als parallele zy-

lindrische Poren im Katalysatorvolumen (Bild 5.50) beschreiben lassen und ein Man-

telfaktor € wird eingefiihrt, der entsprechend Gleichung 5.27 definiert ist.

Der Index i steht im Weiteren fiir die jeweilige betrachtete Pore (bzw. fir die ent-

sprechenden Volumina), wobei i = 0 den grofSten Porendurchmesser bezeichnet. Der

Porendurchmesser d; wird mit ansteigendem Index immer kleiner.

1
4=E'di'§

Bild 5.50 Schematische Darstellung einer
Pore mit einem Durchmesser d; und dem
dazugehdrigen Mantelvolumen.

(5.27)

Unter der Annahme, dass zunachst in
der grofRten gemessenen Pore mit ei-
nem Durchmesser d, eine Blase ent-
steht, kann entsprechend dem Volumen
V4o (Gleichung 5.28) das Mantelvolumen
Vmo hach Gleichung 5.29, das verblei-
bende Restvolumen des Katalysators Vg,
nach Gleichung 5.30, in dem sich keine
Poren mit dem Durchmesser d, mehr
befinden, und das Volumen aller restli-
chen Poren Vp, nach Gleichung 5.31 be-
rechnet werden. Im restlichen Katalysa-

torvolumen Vg, werden die Blasen nun in den Poren mit dem nachstkleineren

Durchmesser d; gebildet und erneut errechnen sich alle Gbrigen Volumina gemaR den
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unten dargestellten Gleichungen. Dieses Vorgehen wird solange wiederholt, bis die
Summe aller berucksichtigten Porenvolumina V4 und den entsprechenden Mantelvo-
lumina Vy; dem gesamten Pelletvolumen Vg, (= V) entspricht. x; stellt in den nachfol-
genden Gleichungen den jeweiligen volumetrischen Anteil der Pore mit einem
Durchmesser d; am gesamten verbleibenden Porenvolumen dar.

Vs =§-/-d,.2 =Vp X; (5.28)
Vi, =§-I-(d,-+§-d,-)2 —%-/-o/,.2 =(2-§+§2)-Vd,. (5.29)
VR.., =VR —Vd4, —Vm, =V, —Vu, (14 &) (5.30)
Vhi1 =Vh Vg, ‘(VP,- -Vy, )'%zvl’; | 1=x;=(1=x;)- (2'§+§2)'VP" A (5.31)

Vi,

i i

Da bei jedem Schritt im verbleibenden Volumen Vg, keine Poren des Durchmessers
d; mehr vorhanden sind, miissen auch die Porenanteile x;,; der entsprechenden Pore

mit den urspringlich gemessenen Werten (gekennzeichnet durch ‘0) korrigiert
werden:
i—zl
Vd‘ _Xi| . (VM -E )
o 0 2Ty T (5.32)

Xj =
Ve
Da mit jedem Schritt das Porenvolumen der blasenbildenden Pore hinsichtlich des

Restvolumens Vg, entfillt, sinkt die Porositat g

ZVd i(g V) Z)
0 x=0

ZOVd 121(5 VZ)

Z_

8,':

(5.33)

Entsprechend der Oszillationstheorie kann die flachenbezogene Reaktionsgeschwin-
digkeit in einer Pore Uber den jeweiligen Porendurchmesser und den gewahlten Man-
telfaktor nach Gleichung 5.34 angegeben werden:

a "‘1( )
Furi=0gilt: ZSZ'V’V’;( =0
x=0
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d.
rs’f?"kr°=7’-(2-§+§2 )-rv (5.34)

Die Bezeichnung makro in obiger Gleichung zeigt, dass die getroffene Annahme
streng genommen nur fur grofRe Porenradien zutrifft. Wie schon im vorherigen Kapi-
tel beschrieben kann mit dieser Reaktionsgeschwindigkeit die Oszillationslange nach
Gleichung 5.23 und der entsprechende Porennutzungsgrad nach Gleichung 5.22 be-
rechnet werden. Bei vorliegender Methodik ist die Reaktionsgeschwindigkeit und der
Porennutzungsgrad vom Porendurchmesser abhangig. Poren mit unterschiedlichen
Porenradien tragen sowohl aufgrund ihrer Haufigkeit als auch aufgrund der entspre-
chenden Reaktionsgeschwindigkeit folglich in unterschiedlichem Malle zum Gesamt-
porennutzungsgrad bei. Der Porennutzungsgrad muss daher fir jeden Porendurch-
messer entsprechend dessen Volumenanteil gewichtet werden:

Nosz = ZV—-UOSZ,; (5.35)
R

Die Gleichung 5.25 kann erneut herangezogen werden, um die Reaktionsgeschwin-
digkeit zu ermitteln und anhand einer Gegeniberstellung mit den gemessenen Reak-
tionsgeschwindigkeiten die entsprechenden temperaturabhangigen Mantelfaktoren
zu bestimmen. Bild 5.51 zeigt sowohl den Mantelfaktor als auch den Anteil Xgg der
Poren, in denen es zu einer Blasenbildung (BB) kommt, in Abhangigkeit von der Bulk-
temperatur. Der Anteil Xgg stellt hierbei das Verhaltnis aus dem Volumen aller an der
Blasenbildung beteiligten Poren zum gesamten Porenvolumen des Katalysatorpellets
dar (Gleichung 5.36):

i
2. Va,

720 (5.36)

Ve,

Xpp =

Erwartungsgemal sinkt der Mantelfaktor mit ansteigender Temperatur bis auf nahe-
zu null ab, und der Porenanteil Xgg steigt deutlich an. Am kritischen Punkt sind, wie
schon in Abschnitt 5.7.1 angenommen, nahezu alle Poren an einer Blasenbildung be-
teiligt. Bei sehr niedrigen Temperaturen dient hingegen ein sehr groller Porenbereich
der Warmeproduktion. Bild 5.52 zeigt die Porendurchmesser, die zu den Oszillationen
beitragen, und diejenigen, die Warme produzieren. Der Porendurchmesserbereich bis
100 nm deckt etwa 95 % des gesamten Porenvolumens ab (vgl. Bild 5.1); die Flachen-
verhaltnisse in nachfolgender Darstellung sind also repradsentativ fiir den gesamten
Porenbereich.
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Bild 5.51 Ermittelter Mantelfaktor und der an der Blasenbildung beteiligte Po-
renanteil - die Punkte entsprechen berechneten Stiitzstellen und sind nicht ge-
messen: pg = 80 bar; DZ= 200 U/min und 600 U/min; T,=79 °C bis 229 °C;
ChHp = 851 mol/m? bis 1135 mol/m?; ¢y, gy, = 3886 mol/m? bis 6629 mol/m?.

] 100,0 /////{/I/////////b/l%d/////////////
asenbildung
; 20,0 4 O Warmeproduktion
% 60,0
£
§ 40,0 -
g 20,0
0,0 i 1

80°C 124°C 168°C 209°C 229°C

Bild 5.52 PorengrdfSenbereiche, in denen theoretisch Blasen gebildet werden
oder lediglich Wérme produziert wird, in Abhdngigkeit von der Bulktem-
peratur™: pp = 80 bar; DZ = 200 U/m; T, = 80 °C bis 229 °C; c,, = 851 mol/m?
bis 1135 mol/m?; ¢, 111, = 3886 mol/m? bis 6627 mol/m?.
Logischerweise kann mit den dargestellten Mantelfaktoren die experimentell be-
stimmte Reaktionsgeschwindigkeit wiedergegeben werden. Im Fall niedriger Tempe-

19 pa der Messbereich der BET-Methode nur bis 2,1 nm reicht, ist in Bild 5.52 bei 229 °C die Grenze
der warmeproduzierenden Blasen an dieser Stelle eingezeichnet; tatsachlich bilden sich auch

noch in kleineren Poren Blasen.
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raturen (bis 170 °C) erscheint es allerdings unwahrscheinlich, dass die gesamte pro-
duzierte Warme zu den blasenproduzierenden Poren geleitet und nicht teilweise liber
die duBere Oberflache an die Flissigphase abgegeben wird. In diesem Temperaturbe-
reich treten also sicherlich komplexe Mischformen aller vorgestellten Modelle auf.
Dennoch erklart die theoretische Analyse der Mantelfaktoren, weshalb mit den An-
satzen in Abschnitt 5.7.1 die Reaktionsgeschwindigkeit lediglich in der Nahe des kriti-
schen Punktes widergegeben werden kann und sie zeigt weiterhin die Komplexitat
der Vorgange unter Oszillationsbedingungen auf.

5.8 Methodische Ansatze zur Intensivierung des Stoff- und Warmetransports

Im Zuge einer moglichen Prozessintensivierung wurden eine zusatzliche Beheizung
des katalytischen Pellets, die Zufuhr eines inerten Gases bei der katalytischen Reakti-
on und der Einfluss einer konischen Makropore im katalytischen Pellet untersucht.
Alle Experimente fanden hierzu im oben beschriebenen Riihrkessel statt.

5.8.1 Zusatzliche Beheizung eines Katalysatorpellets

Aufgrund der zusatzlichen Beheizung (Bild 4.10) ist davon auszugehen, dass sich bei
der Hexenhydrierung Gas-Dampf-Blasen schon bei vergleichsweise geringen Bulk-
temperaturen intensiv bilden und den inneren und duReren Warme- und Stofftrans-
port beeinflussen. Untersuchungen im Bereich der kritischen Temperatur der Bulk-
phase, in dem mit Sicherheit eine Blasenbildung auftritt, wurden auf Grund der be-
grenzten Temperatur- und Losemittelbestandigkeit des isolierten Kupferdrahtes zur
Stromversorgung des PT-100-Elementes nicht unternommen. Der untersuchte Tem-
peraturbereich lag zwischen 80 und 190 °C, und es wurden Heizleistungen von 2,2 bis
8 W eingestellt. Um einen moglichen Einfluss zu quantifizieren, wurde die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit bestimmt und die Temperaturdifferenz - entsprechend der
schematischen Darstellung in Bild 4.10 - gemessen.

Wie Bild 5.53 zeigt, beeinflussen die Bulktemperatur und die Heizleistung die Pellet-
temperatur; die Temperaturdifferenz zwischen Pellet und Bulkphase steigt bis auf
73 K an. Dies bedeutet, dass die Temperatur im Inneren des Pellets bei Bulktempera-
turen von etwa 170 °C und hohen Heizleistungen schon im Bereich der kritischen
Temperatur liegt. Bei den vorliegenden Untersuchungen kam es ab einer bestimmten
Warmezufuhr aufgrund der intensiven Blasenbildung zu einer Zerstérung des Pellets
bzw. zu einer Rissbildung. Dieses Verhalten wird als Wasserhammereffekt bezeichnet
und konnte (in dieser Arbeit nicht dargestellt) stellenweise auch bei Experimenten
mit einem einfachen katalytischen Pellet ohne eine zusatzliche Beheizung festgestellt
werden. Die Versuche mit einem offensichtlich zerstérten Pellet sind in Bild 5.53 und
Bild 5.54 markiert.
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Bild 5.53 Temperatur des Pellets in Abhdngigkeit von der Bulktemperatur und
der zugefiihrten Heizleistung,; die gemessene Temperaturdifferenz steigt mit der
aufgebrachten Wdrmeleistung deutlich an: T, = 81 °C bis 189 °C; pr = 80 bar;
DZ = 600 U/min; cy, 4, = 870 bzw. 1130 mol/m?; ¢y, cghy, = 4278 bis 6877 mol/m?>.

Die Temperaturdifferenz weicht beim zerstorten Pellet deutlich vom sonstigen Ver-
lauf ab, da das verwendete Thermoelement innerhalb der Pellets durch die Fliissig-
phase besser gekihlt wird. Im Falle einer Blasenbildung (ohne Zerbrechen der Pellets)
wirde man ebenfalls ein Absinken der Temperaturdifferenz beobachten kénnen, da
durch den erhohten Stoffaustausch auch der Warmetransport erhoht werden wiirde.
U.U. kommen bei den zerstorten Pellets beide Effekte zum Tragen. Alle anderen
Messpunkte lassen allerdings keine Auffalligkeiten erkennen, die auf einen erhoéhten
Stoff- und Warmetransport hinweisen; gleiches gilt fur die in Bild 5.54 dargestellte
Reaktionsgeschwindigkeit.

Entsprechend den Erkenntnissen, die mittels der Temperaturmessung gewonnen
wurden, steigt die Reaktionsgeschwindigkeit bei sehr hohen Heizleistungen mit den
gebrochenen Pellets deutlich an (Bild 5.54), wohingegen bei allen anderen Versuchen
keine Erhéhung der Reaktionsgeschwindigkeit aufgrund der zusatzlichen Warmequel-
le festgestellt werden konnte. Die erhohte Temperatur im Pellet hat keinerlei Auswir-
kung auf die Reaktionsgeschwindigkeit (Bild 5.55).
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Bild 5.54 Reaktionsrate in Abhdngigkeit von der Fluidtemperatur und der einge-

brachten Heizleistung (nicht sichtbare Messpunkte werden durch andere (iber-

deckt, Messungen mit 8 W wurden nur bei 120 und 170 °C durchgefiihrt): Pro-
zessbedingungen siehe Bild 5.53.
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Bild 5.55 Reaktionsrate® in Abhdngigkeit von der Pellettemperatur und der

eingebrachten Heizleistung anhand ausgewdhlter Messpunkte: Prozessbedin-
gungen siehe Bild 5.53.

(20 Bei den Versuchen wurde nicht immer ein und dasselbe Katalysatorpellet verwendet. Beim Ein-
satz eines einzelnen Pellets kdnnen Schwankungen hinsichtlich der Reaktionsgeschwindigkeit auf-
treten, da sich die Pellets hinsichtlich des Metallgehaltes, der Porositat, des Gewichtes etc. unter-

scheiden kdénnen. Aus diesem Grunde weisen die Reaktionsgeschwindigkeiten bei einer Bulktem-
peratur von 81 °C und bei 123 °Cin Bild 5.55 dhnliche Werte auf.
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Der oben dargestellte Verlauf der Reaktionsgeschwindigkeit in Abhangigkeit von der
Pellettemperatur kann weder mit dem konventionellen Thiele/Zeldovich-Modell noch
mit der Oszillationstheorie beschrieben werden; bei geringen Bulktemperaturen
misste die Reaktionsgeschwindigkeit in beiden Fillen mit zunehmender Uberhitzung
des Partikels ansteigen. Moéglicherweise ist die Temperaturerh6hung im Bereich der
Reaktionszone des Pellets trotz der zusatzlichen Warmequelle sehr gering.

SFTC In Bild 5.56 sind exemplarisch die Bulk-
2 ,,// temperatur, die Temperatur im Pellet

S, %////// ;/f/ Ter-100 (Tp) ca. 1,5 mm vom duBeren Rand des
-

Pellets entfernt (vgl. Bild 4.10) und die
Temperatur des PT-100-Elements

[ (Tpr-100) iMm Zentrum des Pellets fir die
<> o : :
in Bild 5.55 gezeigten Versuche bei
- einer Bulktemperatur von ca. 81°C

81°C . . .
dargestellt; die eingezeichneten Tem-
Fliissigkeit Katalysator % pera.tur|.orof|Ie entsprecheh elném rein
I qualitativen Verlauf und sind nicht be-
0,0015m’ rechnet, da der Warmelbergang vom
r,=0,003 m 2t Heizelement (PT-100) zum Katalysator

nicht bekannt ist, geometrisch bedingt
Bild 5.56 Schematische Darstellung der nicht die ganze Warme durch das Pel-
Temperaturverldufe bei einer zusdtzlichen |qt abgeleitet wird sondern teilweise
Beheizung bei einer Bulktemperatur von

direkt in die Fliussigkeit tGbergeht und
etwa 81 °C.

weiterhin die physikalischen Eigen-
schaften bei vorliegenden Temperaturen nicht bekannt sind. Dennoch wird deutlich,
dass innerhalb des Pellets enorme Temperaturgradienten vorliegen.

In Abschnitt 5.6.2 wurde der experimentell bestimmte Porennutzungsgrad fiir Versu-
che bei gleichen Prozessbedingungen (600 U/min; pg = 80 bar; T, = 79 bis 228 °C) dar-
gestellt (Bild 5.47). Der Porennutzungsgrad entspricht in erster Naherung dem Ver-
haltnis aus Reaktionsvolumen Vg, zu Pelletvolumen Vp:

3 3
Vs, 1 —(r _55)
Npore =— = 2 p3 (5.37)
Vp r
p

Eine Riickrechnung zeigt, dass die Reaktionsschichtdicke &, zwischen von 4,1-107 bis
7,8:10° m liegt und somit lediglich 0,01 bis 0,21 % des Pelletradius (r.) ausmacht. Eine
Temperaturerhéhung im Inneren des Pellets wirkt sich folglich kaum auf die Reakti-
onsgeschwindigkeit aus.
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5.8.2 Einsatz eines zusatzlichen inerten Gases (N,)

In Kapitel 5.4.1 wurde gezeigt, dass die experimentell bestimmten Nusselt-Zahlen
unter Verwendung des Kupfer-Pellets und ausgehend von einer intensiven Blasenbil-
dung mit steigendem N,-Partialdruck sinken. Ausgehend von den Untersuchungen
mit dem inerten Cu-Pellet ist auch im katalytischen Fall zunachst nicht mit einer Stei-
gerung der Nusselt-Zahl oder der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit zu rechnen. Im
Bereich hoher Temperaturen bzw. im Bereich einer Blasenbildung sollten die Nusselt-
Zahlen tendenziell sogar sinken. Da sich das katalytische und das inerte System aller-
dings in wesentlichen Eigenschaften wie Porositat und Leitfahigkeit, aber auch der Art
der Warmeerzeugung unterscheiden, wurde anhand der katalytischen Hydrierreakti-
on der Einfluss eines inerten Fremdgases (N,) ebenfalls untersucht. Die Experimente
wurden im Rihrkessel sowohl bei hohen als auch bei niedrigen N,-Partialdriicken
durchgefihrt.

5.8.2.1 Einfluss eines inerten Fremdgases auf die effektive Reaktionsgeschwindig-
keit

In Bild 5.57 ist die effektive Reaktionsgeschwindigkeit bei einem vergleichsweise ge-
ringen Stickstoffpartialdruck von 20 bar dargestellt. Die Summe des H,-Partialdrucks
und des Hexendampfdrucks belduft sich hierbei auf 80 bar. Bei gegebenem Stick-
stoffpartialdruck konnte keine Erhohung der Reaktionsgeschwindigkeit beobachtet

werden.
6-107

— 5105 B

E pN2 =0bar .{::‘,_._-.':c\

o 4105 Trends
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Bild 5.57 Einfluss des inerten Gases bei niedrigen N,-Partialdriicken: py, = 0 bzw.
20 bar; pu,+ Puyp = 80 bar; DZ =200 U/min; cp, =865 bis 1131 mol/m?
Ch,ceH12 = 4340 bis 6808 mol/m?.
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Um einen moglichen Einfluss des Fremdgases zu steigern, wurde in weiteren Experi-
menten der Stickstoffpartialdruck auf 60 bar erhoht, die Summe aus Wasserstoffpar-
tialdruck und Hexendampfdruck hingegen auf 40 bar gesenkt. Die Ergebnisse sind in
Bild 5.58 dargestellt; hier zeigt die Reaktionsgeschwindigkeit methodisch bedingte
Ungenauigkeiten. Eine relativ geringe Schwankung des Stickstoffpartialdrucks (z.B.
durch Temperaturschwankungen bei der Aufgabe oder durch Ablesefehler am Ma-
nometer) wirkt sich bei den Versuchen mit einem niedrigen H,-Partialdruck deutlich
auf die Wasserstoffkonzentration aus. Der H,-Partialdruck ist folglich etwas zu gering
und der N,-Partialdruck zu hoch gewahlt. Dennoch lassen diese Ergebnisse den
Schluss zu, dass ein inertes Fremdgas wie Stickstoff keinen nennenswerten Einfluss
auf die Reaktionsgeschwindigkeit und somit auf den Stofftransport austibt. Das glei-
che Verhalten konnte auch bei einer Rihrerdrehzahl von 600 U/min beobachtet wer-

den.
2-10°
Pn. = 60 bar R
'T.U' 1’6'10-5 1 x ......................................
n% ........... A ............................. A.
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Bild 5.58 Einfluss des inerten Gases bei hohen N,-Partialdriicken: py, =0 bzw.
60 bar; pu,+ Pwp = 40 bar; DZ =200 U/min; cyy,=307 bis 494 mol/m>
Ch,ceH12 = 4512 bis 5909 mol/m?.

5.8.2.2 Einfluss des Fremdgases auf den duleren Warmetransport

Da die Temperatur im Pellet immer eine Funktion der Reaktionsgeschwindigkeit ist
und die Reaktionsgeschwindigkeit auch unter ansonsten gleichen Prozessparametern
nicht immer exakt Gbereinstimmt (Bild 5.58), wird weiterhin die Nu-Zahl zur Darstel-
lung des Fremdgaseinflusses herangezogen. Wie Gleichung 4.2 zeigt, steht bei der
Berechnung der Nusselt-Zahl die Reaktionsgeschwindigkeit in Relation zur gemesse-
nen Temperaturdifferenz. Da eine Erhéhung der Reaktionsgeschwindigkeit eine Er-
hohung der Temperaturdifferenz zur Folge hat, ergeben sich in der nachfolgenden
Darstellung (Bild 5.59) nur geringe Schwankungen.
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Im Gegensatz zur effektiven Reaktionsgeschwindigkeit zeigen die Nusselt-Zahlen mit
steigender Temperatur sowohl fiir hohe als auch niedrige N,-Partialdriicke im Ver-
gleich zur inertgasfreien Untersuchung geringere Werte. Dieses Ergebnis deckt sich
mit der Erkenntnis, die schon mit dem Cu-Pellet gewonnen werden konnte, dass die
Gegenwart eines Inertgases im Fall einer Blasenbildung zu niedrigeren Nusselt-Zahlen
flhrt (vgl. Abschnitt 5.4.1.2). Weiterhin zeigt sich, dass die Nusselt-Zahlen bei einem
hohen H,-Partialdruck bzw. einer hohen Warmeproduktion deutlich starker mit zu-
nehmender Temperatur ansteigen, als es bei einem niedrigen H,-Partialdruck bzw.
niedriger Warmeproduktion der Fall ist (vgl. Bild 5.17); dieses Verhalten ist ebenfalls
typisch flr Siedeprozesse. Eine Intensivierung des Stoff-und Warmetransportes konn-
te durch die Verwendung von Stickstoff jedoch nicht erreicht werden.

160
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Bild 5.59 Experimentell bestimmte Nusselt-Zahlen in Abhdngigkeit vom H,- und
N,-Partialdruck: DZ = 200 U/min;

PHy * Ppamps =80 bar: py,=0 bzw. 20 bar; ¢y, =865 bis 1131 mol/m?
Ch,cer12 = 4340 bis 6808 mol/m?;

Py * Poamps =40 bar:  py,=0 bzw. 60 bar; cpu, =307 bis 494 mol/m?
Ch,cen12 = 4512 bis 5909 mol/m?.

5.8.3 Einfluss einer konischen Makropore

Anhand der Wasserstoffperoxidzersetzung kann schon rein visuell eine gerichtete
Bewegung der Gasblasen innerhalb des hier verwendeten katalytischen Pellets
(Bild 4.11) in Richtung groRer werdender Porenradien gezeigt werden. Da visuelle
Untersuchungen im Falle der Hexenhydrierung keine Riickschliisse zulieBen, wurden
reaktionstechnische Experimente durchgefiihrt. Hierbei wurde zunachst die Reakti-
onsgeschwindigkeit unter Verwendung eines Pellets ohne konische Pore in einem
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weiten Temperaturbereich bestimmt. AnschlieBend wurde in das gleiche Pellet eine
Pore gebohrt und die Reaktionsgeschwindigkeit erneut ermittelt.

Eine Erhohung des Stofftransportes bzw. der Reaktionsgeschwindigkeit aufgrund ei-
ner gerichteten Bewegung der Flissigphase innerhalb der Pore konnte hierbei nicht
bestatigt werden. Wie Bild 5.60 zeigt, stimmen die Reaktionsgeschwindigkeiten beim
Einsatz des Pellets mit und ohne Pore im Rahmen der Genauigkeit gut Gberein. Unter
Umstanden ist die gebohrte Pore im Vergleich zu den auftretenden Blasendurchmes-
sern zu grof3, so dass es schon innerhalb dieser konischen Pore zu einer Kondensation
der Gas-Dampf-Blase kommt.

1,6-101
® 1. Messreihe ohne Pore .
€ 1,210+ A 2. Messreihe ohne Pore <
: o el
= O mit konischer Pore
o 2
8:10

< &
S 0 e <
i ol Gemeinsamer Trend

0 T T |

50 100 150 200 250

T,/°C

Bild 5.60 Vergleich der oberflichenbezogenen effektiven Reaktionsgeschwindig-
keit mit und ohne konische Pore: DZ = 200 U/min; pr= 80 bar; c, 4, = 865 bis
1130 mol/m?; ¢y, cgr1, = 3886 bis 6808 mol/m?>.
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6 Zusammenfassung

Hintergrund

Im Bereich dreiphasiger, heterogen-katalysierter Reaktionen spielt die Kenntnis von
Warme- und Stofftransportprozessen aulRerhalb und innerhalb eines pordsen Pellets
bei der Modellierung und dem Scale-up industrieller Prozesse eine bedeutende Rolle.
Im Partikel treten dabei sowohl der Stoff- und Warmetransport als auch die chemi-
sche Reaktion gleichzeitig auf. Ublicherweise wird das klassische Modell von Thiele
und Zeldovich zur Beschreibung dieser Prozesse verwendet; zur Berechnung der ex-
ternen Warme- und Stofftransportkoeffizienten werden meist (semi)empirische Kor-
relationen eingesetzt. Die haufig getroffene Annahme einer Analogie zwischen War-
me- und Stofftransport gestattet es, Stofftransportparameter liber Korrelationen des
Warmetransports zu ermitteln und umgekehrt. Diese herkémmlichen Konzepte be-
ruhen auf der Annahme, dass (nur) die hydrodynamischen Eigenschaften eines reak-
tiven Systems den Stoff- bzw. Warmetransport beeinflussen; einem moglichen Ein-
fluss der chemischen Reaktion wird meist wenig Aufmerksamkeit geschenkt.

Im Gegensatz hierzu bericksichtigt die so genannte Oszillations-Theorie die Wech-
selwirkungen zwischen chemischen Reaktionen mit Gas- und/oder Warmeproduktion
und dem externen bzw. internen Stofftransport durch eine periodische Gas- oder
Dampfblasenbildung in den Katalysatorporen. Bei gasproduzierenden Reaktionen wie
z.B. der Zersetzung von Wasserstoffperoxid wird eine oszillierende Bewegung der
Flissigkeit durch die Bildung von Blasen aufgrund einer lokalen Ubersattigung der
Flissigphase im Porensystem hervorgerufen. Im Falle von exothermen Reaktionen
wie z.B. Hydrierreaktionen werden die Blasen aufgrund einer lokalen Uberhitzung
gebildet.

Es scheint offensichtlich, dass diese oszillierende Bewegung der Flissigphase im Inne-
ren der Poren den dufleren und den inneren Stoff- und Warmetransport beeinflusst;
daher muss die Giiltigkeit konventioneller Ansatze analysiert und in Frage gestellt
werden, um Fehlinterpretationen bei der Beurteilung von Experimenten bzw. bei der
Auslegung von industriellen Prozessen zu vermeiden.
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Ziel und Umfang der Untersuchungen

Obwohl das Auftreten von Gasblasen bei dreiphasigen, heterogen-katalysierten
exothermen Reaktionen bereits gezeigt werden konnte [42], sind die Mechanismen
der Interaktion zwischen Stoff- und Warmetransport und Reaktion nicht vollstandig
geklart. Als Modellreaktion wurde die Hydrierung von 1-Hexen gewahlt; 1-Hexen und
n-Hexan sind gut handhabbar, bei Raumtemperatur flissig und weisen einen hohen
Dampfdruck bei moderaten Temperaturen auf. Fiir die Experimente wurden ein Re-
aktor mit Sichtfenster (Vorversuche, visuelle Beobachtung), ein Rihrkesselreaktor
und ein Ringspaltreaktor verwendet. In den beiden letztgenannten Reaktoren erfolg-
te die Messung der effektiven Reaktionsrate eines katalytischen Einzelpellets mit
gleichzeitiger Temperaturmessung zwischen dem Zentrum des Pellets und der flissi-
gen Bulkphase bei unter- und Uberkritischen Bedingungen sowie unterschiedlichen
Reynolds-Zahlen. Die intrinsische Kinetik wurde unter Verwendung des Rihrkessels
ermittelt; im Ringspaltreaktor wurde auch ein (chemisch inertes) beheiztes Kupfer-
pellet zur Validierung empirischer Warmetransportkorrelationen eingesetzt.

Mittels der Temperaturmessung sollte herausgefunden werden, ob der Ubergang
vom unterkritischen in den Uberkritischen Zustand sowohl der fliissigen Phase im In-
neren des katalytischen Pellets als auch der Bulkphase einen besonderen Einfluss auf
die effektive Reaktionsrate austlibt. Die Oszillationen sollten leicht unterhalb der kriti-
schen Temperatur verstarkt auftreten. Dementgegen ist eine Blasenbildung im Uber-
kritischen Zustand der Bulkphase nicht mehr moglich.

Da die Oszillationen einen starken Einfluss auf die hydrodynamischen Parameter an
der Oberflache des katalytischen Pellets haben sollten, wurden die konventionellen
Korrelationen bzgl. des Warme- und Stofftransportes eingehend Uberprift. Die War-
metransportkoeffizienten wurden hierzu mit den Korrelationen fir den erzwungenen
konvektiven Warmetransport berechnet und mit den experimentell ermittelten Wer-
ten verglichen. Anhand der experimentell bestimmten Nusselt-Zahlen sollte bei der
katalytischen Reaktion ein moglicher Einfluss von Oszillationen auf den Warmetrans-
port quantifiziert werden. Die Untersuchung der Analogie zwischen Warme- und
Stofftransport war ebenfalls Gegenstand dieser Arbeit. Darliber hinaus sollten die
Eigenschaften der Hydrierreaktion mit den Eigenschaften gasproduzierender Reakti-
onen und klassischer Siedeprozesse verglichen werden.

Ergebnisse

Visuelle Beobachtungen

Bei Temperaturen oberhalb von 210 °C konnten auf dem Ni-Katalysatorpellet charak-
teristische Oberflacheneffekte beobachtet werden, die einem unterkihlten Blasen-
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sieden dhnelten. Die Intensitat der Blasenbildung konnte durch eine Erhéhung des
Wasserstoffpartialdrucks und der hieraus resultierenden erhohten Warmeproduktion
gesteigert werden. Die Beobachtungen bei lGberkritischen Temperaturen zeigten ein
dhnliches Muster, das allerdings auf Dichtefluktuationen aufgrund der Uberhitzung
der Katalysatoroberflache zurlickzufiihren war.

Untersuchungen im Riihrkesselreaktor

Die Loslichkeit von Wasserstoff in 1-Hexen wurde im Temperaturbereich von 22 bis
215 °C und im Druckbereich von 10 bis 80 bar bestimmt. Der Loslichkeitskoeffizient
folgte dem Henry-Gesetz. Die intrinsische Kinetik wurde im Bereich von 80 bis 140 °C
und bei Bedingungen, die jegliche Stofftransportlimitierung ausschlossen (kleine Par-
tikel), ermittelt. Die Reaktionsordnungen bzgl. 1-Hexen und H, sowie die Aktivie-
rungsenergie wiesen fir Hydrierreaktionen typische Werte auf.

Da die mit einem einzelnen Katalysatorpellet gemessene Reaktionsgeschwindigkeit
um zwei bis drei GroBenordnungen unterhalb der intrinsischen Reaktionsrate lag, war
die Annahme einer betrachtlichen Stofftransportlimitierung offensichtlich. Eine erste
detaillierte Analyse liel vermuten, dass der externe Stofftransport von Wasserstoff
geschwindigkeitsbestimmend ist (Bild 5.14 und 5.15). Dies impliziert die Moglichkeit,
die effektive Reaktionsgeschwindigkeit durch verstarktes Rihren zu erhdhen, was
sich experimentell - insbesondere bei hohen Temperaturen - nicht bestatigte (Bild
5.16).

Der Warmetransportkoeffizient zeigte eindeutig eine Abhangigkeit von der War-
mestromdichte (Bild 5.17) und die effektive Reaktionsrate (Bild 5.19) konnte nicht auf
Basis der Analogie von Warme- und Stofftransport mit der gemessenen Temperatur-
differenz zwischen dem Pelletzentrum und der Bulkphase (Bild 5.20) korreliert wer-
den. Diese Fakten entsprechen den typischen Eigenschaften eines Oszillationsprozes-
ses. Dennoch zeigte das Reaktionsverhalten beim Ubergang vom unterkritischen in
den Uberkritischen Zustand keine Anomalie, wie sie im Zuge der Oszillationstheorie
vorhergesagt wird.

Untersuchungen im Ringspaltreaktor

Unter Prozessbedingungen, bei denen nur eine erzwungene Konvektion und kein Bla-
sensieden auftraten, wurden die konventionellen Warmetransportkorrelationen mit
dem chemisch inerten, elektrisch beheizten Kupferpellet tiberprift. Die hierbei expe-
rimentell bestimmten Nu-Zahlen stimmten bei Temperaturen deutlich unterhalb des
kritischen Punktes zufriedenstellend mit den Berechnungen Uberein. Nahe der kriti-
schen Temperatur zeigten sich allerdings deutliche Abweichungen zwischen den be-
rechneten und den experimentell bestimmten Nusselt-Zahlen.
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Beim Blasensieden zeigte sich unter Verwendung des Kupferpellets, dass die Nu-
Zahlen zwei- bis dreimal tiber den Nusselt-Zahlen bei einer Blasenunterdriickung la-
gen; ein deutlicher Einfluss des Siedeprozesses war also zu erkennen (Bild 5.28).

Auch der Einfluss eines Fremdgases (N,) wurde anhand des Kupferpellets in einem
weiten Partialdruckbereich untersucht. Die Nu-Zahlen verringerten sich mit anstei-
gendem N,-Partialdruck und erreichten schlieBlich Werte, die nahezu denjenigen bei
einer unterdriickten Blasenbildung entsprachen (Bild 5.30). Der reduzierte War-
metransport in Gegenwart eines Fremdgases ist wahrscheinlich eine Folge der erhoh-
ten Gasloslichkeit in der direkten Umgebung des Pellets aufgrund seiner deutlich er-
héhten Oberflachentemperatur und eines nicht ausreichenden Stofftransportes der
gasformigen Komponente hin zur wachsenden Blase.

Im Zuge der katalytischen Experimente wurden sowohl die Temperaturdifferenz zwi-
schen dem Zentrum des Pellets und der flissigen Bulkphase als auch die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit bei unterschiedlichen Reynolds-Zahlen, Bulktemperaturen
und Driicken gemessen.

Hierbei wurde das gleiche Verhalten wie im Riihrkesselreaktor beobachtet, d.h.

(i) bei niedrigen Bulktemperaturen stieg die effektive Reaktionsgeschwindigkeit mit
zunehmender Re-Zahl an und die Temperaturdifferenz sank (Bild 5.32) und

(ii) bei hohen Temperaturen zeigte die effektive Reaktionsrate keine Abhadngigkeit
von der Re-Zahl und die Temperaturdifferenz nahm (dennoch) ab (Bild 5.33).

Bei hohen Bulktemperaturen wurde also der enorme Einfluss der periodisch auftre-
tenden Oszillationen erneut deutlich. Offensichtlich haben diese Oszillationen auf-
grund der intensiven Storung der Diffusionsgrenzschicht im Vergleich zur erzwunge-
nen Konvektion einen deutlich groBeren Effekt auf den externen Stofftransport; dies
gilt auch bei hohen Re-Zahlen. Beachtet man den Blasenabriss, wobei der Blasenab-
reiBdurchmesser mit zunehmender Flussgeschwindigkeit sinkt und die AbreiRfre-
guenz steigt, so lasst sich die abnehmende Temperaturdifferenz mit der ansteigen-
den Warmeleitfahigkeit und einer erhéhten Energieabfuhr aufgrund der intensivier-
ten Verdampfung erklaren. Bei auftretenden Oszillationen setzt sich die Grenzschicht
aus den Gasblasen, die die Katalysatorporen verlassen und der umgebenden Flissig-
phase zusammen. Da kleinere Blasendurchmesser zu einem geringeren Gasgehalt
fihren, ergeben sich in umgekehrter Weise hohere Warmeleitfahigkeiten.

Weiterhin zeigte sich bei niedrigen Temperaturen eine vergleichsweise gute Uberein-
stimmung der Nu-Zahlen der katalytischen bzw. Cu-Pellet-Experimente mit konventi-
onellen Korrelationen (Bild 5.32). Im Gegensatz hierzu lagen die experimentell be-
stimmten Nu-Zahlen bei hohen Temperaturen unter Verwendung des katalytischen
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Pellets aufgrund starker Oszillationen um einen Faktor von bis zu 3 oberhalb der nach
Korrelationen berechneten bzw. der mit dem Cu-Pellet (bei einer Blasenunterdri-
ckung) ermittelten Nu-Zahlen (Bild 5.33).

Vergleich zwischen der exothermen und der gasproduzierenden Reaktion

Bei der Zersetzung von Wasserstoffperoxid [42] tritt die Blasenbildung aufgrund einer
Ubersittigung der Fliissigphase mit dem gasférmigen Produkt (O,) auf, wohingegen
bei der Hydrierreaktion eine lokale Uberhitzung des Pellets fiir die Oszillationen ver-
antwortlich ist. Obwohl sich der Mechanismus der Blasenbildung von dem exother-
mer Reaktionen unterscheidet, wiesen beide Systeme das gleiche Verhalten hinsicht-
lich der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit, der Temperaturdifferenz und dem Wir-
kungsgrad auf (vgl. Bild 5.32 und Bild 5.33 mit Bild 5.40 und Bild 5.42). Wiederum gilt
es, die Gultigkeit der konventionellen Modelle zur Beschreibung der chemischen Re-
aktion im Katalysatorkorn (z.B. das Thiele/Zeldovich-Modell), empirischer Stoff- und
Warmetransportkorrelationen sowie der Analogie zwischen Stoff- und Warmetrans-
port zu hinterfragen.

Interpretation mittels verschiedener Modelle

Die Hydrierung von 1-Hexen folgte im untersuchten Temperatur- und Druckbereich
weder den klassischen Beschreibungen des externen Stoff- und Warmetransports
(z.B. der Chilton/Colburn-Analogie) noch dem Modell von Thiele und Zeldovich. Bei-
spielsweise konnen diese Modelle die Unabhangigkeit der effektiven Reaktionsrate
von der Re-Zahl bei hohen Temperaturen nicht erklaren. Weiterhin war der Poren-
nutzungsgrad nach Thiele und Zeldovich im Vergleich zum experimentell bestimmten
Nutzungsgrad zu hoch und die Abweichung nahm mit steigender Temperatur zu.

Dementgegen waren eine Interpretation der experimentellen Befunde und deren
Abweichungen von den klassischen Berechnungen mit der Oszillationstheorie teilwei-
se moglich. So konnte die Unabhangigkeit des externen Stofftransportes von der Re-
Zahl bei hohen Temperaturen durch die drastische Stérung der Grenzschicht auf-
grund der periodischen Blasenbildung (dhnlich zu herkémmlichen Siedeprozessen)
erklart werden. Bei Temperaturen in der Nahe des kritischen Punktes stimmten die
berechneten effektiven Reaktionsgeschwindigkeiten nach Ansatzen der Oszillations-
theorie mit den experimentell bestimmten Reaktionsgeschwindigkeiten sogar sehr
gut Uberein (Bild 5.48). Da das urspringliche Oszillationsmodell auf einer einheitli-
chen Makroporenverteilung beruht, musste eine weitergehende Analyse des komple-
xen Zwischenspiels aus physikalischen und chemischen Interaktionen zwischen klei-
nen und grofRen Poren angestellt werden. Hierzu wurden spezifische geometrische
Relationen (Mantelfaktor §) eingefiihrt, die sich auf die PorengréRenverteilung bezie-
hen. Der Mantelfaktor € beschreibt hierbei den Anteil derjenigen Poren, die eine os-
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zillierende Pore umgegeben und nur der Warmeproduktion dienen. Dieser Faktor
wird mit ansteigender Temperatur immer geringer, bis schlieBlich am kritischen
Punkt in allen Poren Oszillationen auftreten (Bild 5.52).

Fazit

Unter Oszillationsbedingungen wurden die Grenzen konventioneller Ansatze zur Be-
schreibung des internen und externen Stoff- und Warmetransportes bei dreiphasig
katalysierten Reaktionen dargestellt und ausfihrlich diskutiert.

Die Oszillationstheorie liefert hierbei gute Erklarungen des Reaktionsverhaltens in
Abhangigkeit von der Hydrodynamik und der Porenstruktur eines Katalysators und
beschreibt weiterhin den Einfluss der Prozessparameter wie Fluidtemperatur und
Druck. Dennoch kann die Oszillationstheorie nicht alle experimentellen Befunde er-
klaren, so z.B. die Abhangigkeit der Reaktionsrate von der Konzentration oder das
Reaktionsverhalten beim Ubergang vom unterkritischen in den {berkritischen Zu-
stand.

Offensichtlich miissen weitere Untersuchungen angestellt werden, um noch bessere
Verfahren zur Modellierung und zum Scale-up mehrphasiger chemischer Prozesse zu
entwickeln.
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7 Summary

Background

In the field of three-phase catalytic reactions, the knowledge of heat and mass trans-
fer around and inside a catalyst pellet plays an important role in the modelling and
scale-up of industrial processes. In the catalyst particle, mass and heat transfer takes
place simultaneously with a chemical reaction. Conventionally, the Thiele and Zeldo-
vich model is used to describe these processes. The evaluation of external heat and
mass transfer coefficients is mainly based on (semi) empirical correlations. The preva-
lent assumption of heat and mass transfer analogy allows one to derive the mass
transfer parameters from the heat transfer correlations and vice versa. These tradi-
tional concepts are established on the assumption that (only) hydrodynamic proper-
ties of a reactive system control mass and heat transfer. No particular attention is
paid to a possible influence of chemical reactions.

In contrast, the so-called oscillation theory considers the interplay between the
chemical reaction with gas and/or heat production and external and internal mass
transfer as a result of the oscillating formation of gas and/or vapor bubbles inside the
catalyst pores. In case of a gas producing reaction, e.g. decomposition of hydrogen
peroxide, such an oscillatory motion of liquid is caused by bubble appearance due to
local supersaturation of the liquid phase in the porous system. In exothermic reac-
tions, e.g. hydrogenation reactions, the bubbles are generated owing to local over-
heating.

It seems obvious that oscillatory motion of liquid inside the pores should affect ex-
ternal and internal mass and heat transfer and, therefore, the applicability of conven-
tional approaches should be analyzed so as to avoid misinterpretations in evaluation
of experiments and design of industrial processes.

Aim and scope of investigations

Although the occurrence of gas-vapor bubbles has already been demonstrated in
three-phase catalytic exothermic reactions [42], there is so far a lack of understand-
ing with regard to the mechanism of the complex interactions between mass and
heat transfer and a chemical reaction. The hydrogenation of 1-hexene was chosen as
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a model reaction. 1-hexene and n-hexane are easily managed; are liquid at room
temperature and have high vapor pressures at moderate temperatures.

The experimental research was conducted in a reactor with an inspection window
(pretests, visual observations), in a stirred tank reactor and in a circular orifice reac-
tor. In the latter two, the effective reaction rate of a single catalyst pellet was meas-
ured at subcritical and supercritical conditions and different Reynolds numbers. The
temperature difference between the catalyst center and the liquid bulk phase was
recorded simultaneously. The intrinsic kinetics was determined using the stirred tank
reactor and in the circular orifice reactor a heated single (chemically inert) copper
pellet was used to validate empirical heat transfer correlations.

Owing to the measurement of temperature, it should be possible to verify whether
the transition from the subcritical to the supercritical state of the liquid phase, either
of the liquid bulk or inside the pellet, has a pronounced impact on the effective reac-
tion rate. The oscillations should be very intensive at temperatures slightly below the
critical point; on the other hand, they should not exist if the bulk fluid is supercritical.

Since oscillations should have a strong effect on hydrodynamic parameters around
the catalyst pellet, the conventional correlations for external mass and heat transfer
are scrutinized. The empirical correlations of forced convection heat transfer were
employed to calculate heat transfer coefficients. These computed values were com-
pared with those obtained in the experiments. The experimentally determined Nu
numbers should allow one to quantify of a possible influence of oscillations on mass
and heat transfer in the catalytic reaction. The investigation of the analogy between
heat and mass transfer was also part of this work. Moreover, the properties of the
hydrogenation reaction should be compared with those of reactions with gas for-
mation and classical nucleate boiling processes.

Results

Visual observation

At temperatures over 210 °C, one could observe some specific spots on the catalyst
surface that were similar to bubble nuclei in typical subcooled nucleate boiling pro-
cesses. The frequency of nuclei formation could be intensified by an increase in the
hydrogen partial pressure because of an inherent rise in heat production. The analog-
ical pattern could be observed at supercritical temperatures that could be explained
by a fluctuation of fluid density due to overheating of the catalyst surface.
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Investigations in the stirred tank reactor

The solubility of hydrogen in 1-hexene was measured in the temperature range from
22 to 215 °C and hydrogen partial pressures from 10 to 80 bar. Thereby, the solubility
coefficient obeyed Henry’s law. The intrinsic kinetics was determined under
conditions excluding any mass transfer limitations (small particles) in a range of
temperature between 80 and 140 °C. The reaction orders with regard to 1-hexene
and hydrogen as well as the activation energy corresponded to the typical values of
other hydrogenation reactions.

Since the reaction rate observed in experiments with a single catalyst particle was by
two to three orders of magnitude less than the intrinsic reaction rate, conclusions
about considerable mass transfer limitations were made. The first detailed analysis
showed that external mass transfer of hydrogen has to be the rate-controlling step
(figure 5.14 and 5.15). This should imply a possibility of increasing the effective reac-
tion rate by more intensive stirring, which was not supported by the experimental
data, especially, at high temperatures (figure 5.16).

The heat transfer coefficients indicated a distinctive dependence on heat flux
(figure 5.17) and the effective reaction rate (figure 5.19) and measured temperature
difference between the center of a catalyst particle and the liquid bulk (figure 5.20)
failed to be correlated on the basis of the mass and heat transfer analogy. These facts
confirm the typical features of an oscillation process. Nevertheless, the reaction be-
havior gave no evidence of the anomaly predicted by the oscillation model at the
transition from subcritical to supercritical state.

Investigations in the circular orifice reactor

The heat transfer experiments with the chemically inert copper pellet heated electri-
cally inside allowed one to verify the conventional heat transfer correlations under
conditions of forced convection without nucleate boiling. The experimental Nusselt
numbers sufficiently corresponded to the conventional equations at temperatures far
less than the critical point. However, considerable discrepancy between the meas-
ured and calculated Nusselt numbers occurred near the critical temperature.

Under conditions of nucleate boiling, the copper pellet experiments delivered Nusselt
numbers which were twice as high in comparison with a suppressed bubble for-
mation and, thus, a distinctive influence of nucleate boiling process on heat transfer
was given (figure 5.28).

The effect of an inert gas (N,) on nucleate boiling was also investigated in a wide
range of its partial pressure. The Nu number lessened with increasing N, partial pres-
sure and approached the values corresponding to the suppressed bubble formation
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(figure 5.30). When applying an inert gas, the decline in heat transfer is supposedly a
result of an increased solubility of nitrogen in the vicinity of the copper pellet be-
cause of a considerably higher temperature of its surface and insufficient mass
transport of the gaseous component to the growing bubble.

In the catalytic experiments, the temperature difference between the catalyst pellet
center and the fluid bulk phase as well as the effective reaction rate were measured
at different Reynolds numbers, fluid temperatures and pressures.

The same behavior as in the stirred tank reactor was observed, viz:

(i) At low bulk temperatures, the effective reaction rate grew with increasing
Reynolds number whereas the temperature difference reduced (figure 5.32).

(ii) At higher bulk temperatures, the effective reaction rate was independent from
Reynolds number whereas the temperature difference decreased again
(figure 5.33).

Under high liquid temperatures, the enormous impact of periodical bubble formation
on the external mass transfer became obvious. Apparently, oscillations in comparison
to forced convection had a much greater and probably overwhelming effect on the
external mass transfer due to intensive perturbations of the diffusion boundary layer
even at high Re-numbers. Taking into account the departure of the bubbles, a de-
crease in the temperature difference at high liquid temperatures (and increasing Re-
numbers) could be explained by a rise in the effective heat conductivity and by the
more intensive energy withdrawal through enhanced evaporation. As the flow veloci-
ty was raised the bubble break-off diameter decreased and the torn-off frequency
increased. Actually, under oscillations, the boundary layer comprises the gas bubbles
escaping the catalyst pores and the liquid phase. A decrease in the break-off diame-
ter leads to less gas in the boundary layer and, consequently, to higher effective heat
conductivity.

Furthermore, at low liquid temperatures, there was a comparatively good corre-
spondence between the Nu numbers obtained from the catalytic experiments, Cu-
pellet experiments and conventional correlations (figure 5.35). In contrast, at high
temperatures, the experimentally determined Nu numbers were by a factor up to 3
higher if compared to the values calculated with correlations or determined experi-
mentally in the Cu-pellet experiments under suppression of nucleate boiling, which
was a result of intensive oscillations.

Comparison of the exothermic reaction and the gas producing reaction

In the hydrogen peroxide decomposition [42], the bubble generation occurs due to
supersaturation of the liquid phase with the gaseous product (O,), whereas a local
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superheating of the catalyst pellet is responsible for the oscillatory behavior in the
hydrogenation reaction. Although the mechanism of the bubble formation differs
from that in exothermic reactions, both these systems exhibited similar performance
in regard to the dependence of the effective reaction rate, temperature difference
and effectiveness factor (compare figure 5.32 and 5.33 with figure 5.40 and 5.42).
Again, the validity of the conventional model for the description of a chemical reac-
tion in the catalyst bulk (e.g. the Thiele/Zeldovich model), the empirical mass and
heat transfer correlations and the analogy between mass and heat transfer has to be
put into question.

Interpretation by means of different models

The hydrogenation of 1-hexene did not comply with classical descriptions of external
mass and heat transfer (e.g. the Chilton and Colburn analogy) and the
Thiele/Zeldovich model. For example, these conventional methods failed to explain
the absence of any effect of Re number on the effective reaction rate at high temper-
atures. Furthermore, the pore effectiveness factor according to the Thiele/Zeldovich
model was too high in comparison with the experimentally determined pore effec-
tiveness factor, and the deviation grew with increase in temperature.

To a certain degree, the oscillation model could explain the results observed in the
experiments and their deviations to classical calculations. For instance, at high tem-
peratures, due to the rigorous disturbance of the boundary layer by the oscillatory
bubble formation (similar to nucleate boiling), the independence of external mass
transfer from the Re number was elucidated. At temperatures near the critical point,
the calculation of the effective reaction rate according to the oscillation model
demonstrated a comparatively good match for the observed reaction rate
(figure 5.48). Since the original oscillation model describes only the uniform macro
pores, the more detailed insights into the complex interplay of physical and chemical
interactions between big and small pores was provided. The specified geometric rela-
tions (mantle factor &) based on the pore size distribution was introduced. The mantle
factor € reflects the fraction of the pores attached to an oscillating pore. If the tem-
perature rises, it decreases until all pores perform the oscillations at temperatures
near the critical point (figure 5.52).

Conclusion

Under oscillatory conditions in a catalyst pellet, the limits of conventional approaches
to describe the internal and external mass and heat transfer in three-phase catalytic
reactions were stated and discussed in detail.
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Summary

In contrast to common models, the oscillation theory delivers a good explanation of
the reaction behavior including the influence of process parameters (especially tem-
perature, pressure, hydrodynamics and catalyst pore structure) on the observed re-
action rate. Nevertheless, the oscillation theory failed to confirm some of its predic-
tions, e.g. the reaction rate dependence on concentration, as well as the reaction be-
havior at transition from subcritical to supercritical state.

Obviously, further comprehensive research is needed in order to develop improved
procedures for the modelling and scale-up of chemical multi-phase processes.
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8 Anhang

Im vorliegenden Anhang finden sich sowohl Herleitungen, Tabellen ausgewdhlter
Messergebnisse und Berechnungen als auch die Korrelationen zur Beschreibung der
physikalischen StoffgréfSeren mit den dazugehérigen Diagrammen.

8.1 Anhang A: Herleitungen wichtiger Gleichungen

8.1.1 Stoffbilanz unter der Annahme einer ebenen Platte
Z

"\

QN

3
' =
fene

nx+dx

A\

|y
N

K\K.

X X + dx

Bild 8.1 Schematische Darstellung des infinitesimalen Reaktionsvolumens; unter
der Annahme, dass die Reaktionsschicht der Dicke &, viel kleiner ist als der Parti-
keldurchmesser r, kann die Reaktionsschicht als ebene Platte betrachtet werden.
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dCH dCH
2 21 A dy.k .M N
Ap'DHZIEff. dr +d _ApDHZIEff dr ‘ _Ap dX kv CC6H12 CH2
X X X
8.1
—A D dCCsle A D dCC6H12 &4
~ O Pt eff T g TP FCeHeff T
X+dx X
2
dc d<c dc
Mit: — = - (8.2)
dx x+dx  dXx xdx X
ergibt sich Gleichung 8.1 zu:
2
dci _ m n
ettt = ey 3

8.1.2 Uberschusskriterium ;,; im Inneren des Partikels

Ausgehend von Gleichung 8.3 kann ein Zusammenhang zwischen der Hexen- und der
Wasserstoffkonzentration im Inneren des Pellets hergestellt werden:

2 2
d CH d Cc.H
Dyt 4. D2 =D oy 8712 (8.4)
eff/ 2 dXZ eff’ 612 dXZ
Einmaliges Integrieren fiihrt auf:
dCH dCC H
_Hy _ T CeMa2
Deff,H2 dx Deff,C5H12 dx +A (8.5)
Sowohl fur den Wasserstoff als auch Hexen gilt an der Stelle x = 0:
dc;
— =0 (8.6)
dx x=0
D.h.:A=0
Doy 2H2 _p IeceHsy ©.7)
eff ,H, dx eff ,CeH1; dx )
Erneutes Integrieren fluhrt auf:
Deff H, "CH, = Deff ,coH,, "CCeHy, TB (8.8)
An der duBeren Oberflache, also bei x = r, gilt:
Ci|xzrp =Cs,i (8.9)
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D.h.:
B:DEff,HZ .CS,HZ _Deff,C6H12 'CS,C6H12 (810)

Fuhrt man nun dimensionslosen GroRen

_ H _ CCeH
CH2 = 2 und CC6H12 =—612 (811)
CS,HZ CS,C6H12
ein, so ergeben die Gleichung 8.8, 8.10 und 8.11:
Deff,H "Cs,H _ _ Deff,H “Cs,H
2 2T, —CCyHy, = : -1 (8.12)

Deff ,coH15 *Cs,CoM1s Deff ,CoH1, *Cs,CoM1z

Wobei:

Deff,H "Cs H
VHy int = S (8.13)
eff CeH1z *€5,CoH12

FUr Qg ine << 1:
CeHyy =1 (8.14)
FUr Qg ine >> 1:

Ch, =1 (8.15)

8.1.3 Porennutzungsgrad und modifizierter Thiele-Modul
In Gleichung 8.3 werden die dimensionslosen GroBen aus Gleichung 8.11 sowie die

. . . D e o
dimensionslose Ortskoordinate X =— eingesetzt. Fiir die Bilanz des Wasserstoffs
r

p
folgt:
dZE k .Cm .Cn_l
HZ _ 2 v S,C6H12 S/HZ =m .En (8 16)
p CgH H '

Geht man von einem Uberschuss an Hexen aus, d.h. {y,ie << 1 so wird
Gleichung 8.16 unabhangig vom Profil der Hexenkonzentration bzw. wird die Hexen-
konzentration im Inneren des Pellets als konstant angenommen:

2— k 'Cm .Cn_l

d°CH, 2 v o1y sHy n _ 2 n (8.17)
2 o D Ch, =X "y, ‘

d)_( eff,Hz

Substituiert man die erste Ableitung der Konzentration mit
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dcy
= 2
Cy_|= (8.18)
so lasst sich die zweite Ableitung umschreiben:
2_ _
d°Ch, _ d& dcy, e 9 1 d&? (8.19)
dx?  dcy, dx dcy, 2 dcy, '
Ein Zusammenfihren von Gleichung 8.17 und 8.19 ergibt:
1 dfz 2 —
2 dey, X" CH, (8.20)

Einmaliges Integrieren, Einsetzen der Randbedingung im Zentrum des Pellets (x =0 2>
¢ = 0 und cy, = 0) und Resubstituieren fiihrt zu:

dEHz _\/ 2 2 _n+1
= ._.CH
ax n+1 "2

Der Porennutzungsgrad ist definiert als das Verhaltnis der tatsachlichen effektiven

(8.21)

Reaktionsgeschwindigkeit zur intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit bei Oberfla-
chenbedingungen:

D dCH2 Ap
effH2 gy Vo
_Teffy r=r, (8.22)
Tlpore = p = (oo
inty v S’HZ S,C6H12

Unter der Annahme eines kugelformigen Volumens und unter Verwendung der di-
mensionslosen GrofRen ergibt sich Gleichung 8.23 und somit ein Zusammenhang zwi-
schen dem Thiele-Modul und dem Porennutzungsgrad:

I dey,| 3 [ 2 3 1
Pore ™ 2 ox oy \n+1o m n—1
X x=1 * i n+1 kv €5 CoHyy Cs H, OH, (8.23)
. :
2 Deff 1,

Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit |dasst sich dann nach Gleichung 8.24 berech-
nen:

m n
Teff,v =Tpore Ky Cg e i *Cs (8.24)
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8.2 Anhang B: Tabellarische Messergebnisse und berechnete Werte der

Ringspaltversuche

Gemessene Reaktionsgeschwindigkeiten und Temperaturdifferenzen:

Tabelle 8.1 Ringspaltversuche bei niedrigen Temperaturen und hohen Driicken:

T, = 80 °C; pgr = 80 bar.

o Ch,cet12 / Co,Hy / Fm,exp /
Req, T C ’ ’ AT K
erew o/ mol/m3 mol/m3 mol/(s*gxat) o/
1453 79,1 6633 848 1,90-10'5 5,9
3113 79,1 6601 848 2,12'10'5 4,1
5199 79,4 6434 850 2,74-107 4,5

Tabelle 8.2 Ringspaltversuche bei niedrigen Temperaturen und hohen Driicken:

T, = 80 °C; pg =40 bar.

° Cb,ceH12 / Ch Hz/ Mm,exp /
R T,/ °C : : ' AT../ K
Cerzu >/ mol/m3 mol/m3 mol/(s-gxat) exp/
1448 78,7 6687 415 6,84'10_6 2,8
3116 78,6 6591 414 8,03'10_6 1,7
4998 79,5 6451 416 9,88'10_6 1,5

Tabelle 8.3 Ringspaltversuche bei hohen Temperaturen und hohen Driicken:

T, =215 °C; pg =80 bar.

0 Ch,ceH12 / Co,Ha / Fmyexp /
Reeraw To/°C mol/m?3 mol/m?3 mol/(s-gxat) ATerp / K
3325 212,8 4135 1087 1,02'10_4 27,0
6443 215,3 4012 1078 1,02'10_4 19,2
9774 214,7 4015 1080 1,13'10-4 18,3
9798 214,0 3980 1083 1,31'10_4 18,3
15234 213,8 4041 1084 1,19'10_4 16,1
20689 214,2 3980 1082 1,28'10_4 12,5
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Tabelle 8.4 Ringspaltversuche bei hohen Temperaturen und niedrigen Driicken:
T, =215 °C; pg =40 bar.

Cb,C6H12 /

Cb,Hz/

rm,exp /

Reerow To/"C mol/m?3 mol/m?3 mol/(s-gxat) ATep /K
3355 215,8 4150 279 3,05-10° 6,7
6434 214,8 4192 286 3,19-10° 5,8
9790 215,3 4123 283 3,34-10° 5,2
9841 2155 4209 281 4,18-10° 6,7
15242 214,0 4219 291 4,73-10° 6,3
21657 212,3 4254 301 4,84-10° 5,2

Zur Analyse des Warmeiibergangs - iterative Methode:

Tabelle 8.5 Ringspaltversuche bei niedrigen Temperaturen und hohen Driicken:
T, = 80 °C; pgr = 80 bar.

Nuexp/ Nuit/ Cs H2 it/
2 A AT,
RCertw AT AT,y  AT=ATop-ATe ™™ mol/m? Ter/K AT /K
1453 48 53 44 474 0,5 5,4
3113 77 93 68 610 0,7 3,4
5199 93 109 92 588 0,7 3,8

Tabelle 8.6 Ringspaltversuche bei niedrigen Temperaturen und hohen Driicken:
T, = 80 °C; pgr =40 bar.

Nuexp/ Nuit/ cs,Hz,it/
Reerzw AT = ATexp AT = ATexp _ ATPr Nuber moI/m3 ATPr/ K ATlt/ K
1448 37 41 44 241 0,3 2,5
3116 69 88 68 319 0,4 1,4
4998 101 139 90 342 0,4 1,1

Tabelle 8.7 Ringspaltversuche bei hohen Temperaturen und hohen Driicken:
T, =215 °C; pg = 80 bar.

Nuexp/ Nuit/ Cs H2,it/
Reernw  pT= ATey AT =ATeyp - ATp, NUper mol/m3 ATec/K ATw/K
3325 134 167 78 743 5,2 21,8
6443 201 305 121 886 6,5 12,7
9774 230 357 156 899 6,5 11,8
9798 247 367 155 881 6,3 13,0
15234 255 416 207 922 6,6 10,4
20689 358 778 259 988 7,1 6,1
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Tabelle 8.8 Ringspaltversuche bei hohen Temperaturen und niedrigen Driicken:

T, =215 °C; pgr =40 bar.

Nuexp/ Nuit/ Cs,HZ,it/
Reews  AT=AT,, AT=AT,p-aT, N poyme AT/ K AT/K
3355 175 226 82 201 1,5 5,2
6434 204 281 120 221 1,6 4,2
9790 244 363 158 230 1,7 3,5
9841 238 307 159 203 1,5 5,2
15242 273 362 208 217 1,6 4,8
21657 330 494 260 246 1,7 3,5
8.3 Anhang C: Physikalische StoffgroRen
Dichte von 1-Hexen [56][: -139,76 bis 230,85 °C
10 - 750
., B % _________ -: Pt I - 600
E = ----~"-~ = -~ - o
} E ---~‘--- == - E
2 6 - &I =SS =S 450
£ - ~ S 2
> E s‘\:\ ~
N4 W - 300 £
I 4
& . - <
2 3 150
£
0 +—— T T — Tt 'kr 1 0
0 50 100 150 200 250
T/°C
kmol — A
PCgH1, ( / 3) - D
m 1+(1_T(K)) (8.25)
B C

Mit: A=0,76925; B =0,26809; C=504; D =0,28571
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Waiarmekapazitat von 1-Hexen [63]: T< 0,99-T,

1600
1400
1200
1000
800
600
400
200

¢, / J/(mol-K)

T T I I A

pre
-
-
-
______
.............
...............
.....................

B e s o o S Gy

0 T T T T T T T T T T T

(=]

cp—Cp 0,49 6,3-(1-T, )% | 04355

=1,586+—"——+w-| 4,2775+

r Tr

ZGO +Cll 'T+02'T2+Cl3 'T3+CI4

Cg (/(mol K)j
R

T4

1-T,

(8.26)

(8.27)

Mit: ap = 6,303; a; = 1,235-10%; a, = 1,026:10™%; a; = -1,427-107; a, = 5,708-10"%;

w=0,281

Waiarmeleitfahigkeit von 1-Hexen [63]: T, < 0,9

012 ~a_
e -~ - Tkl’
0,10 - o ——
< 0,08 - e ——
£ ==
< 0,06 - =
== ~
S | ~
= 0,04 C
0,02 - <—— v
T.<0,9 i
0,00 T x | 1T
50 100 150 200 250
T/°C
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0,38 * O
A-(1-T, )~ AT
A= ( lr) mit Azﬂ—bv (8.28)
% mP .1}
Fir Olefine gilt:
A*=0,0361;a=1,2;B=1;,v=0,167
Fiir gesattigte Kohlenwasserstoffe gilt:
A* =0,0035;a=1,2; 3=0,5;v=0,167
Dynamische Viskositat von 1-Hexen [63]: T, > 0,7
0,25 -
N Tkr
0,20 >
~
wv ~ LS
g 0,15 - S
£ : “\~
~ 0,10 - S~a
c ' -~ - 1 -
0,05 - o P
._}
T,>0,7
0,00 T T T 1
50 100 150 200 250
T/°C
¢
ln( 4 j= In(1p) In(e-mp) (8.29)
mPa-s In(e-mp)
1-T T Ti
Mit: a = 0,248; ¢=——"; T, =—; Ty, =-2
1-=Thyr Tir Tr

MNp : Viskositat bei Siedetemperatur (Ty) in pPa-s
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Dampfdruck von 1-Hexen [63]: -139,76 bis 230,85 °C

35

0 50 100 150 200 250
T/°C

peon (Fo)=omlar e )+ TF | (830

T(K)

Mit: a = 51,9766; b = -5104,66; c = -4,34844: d = 1,17-10: e = 6

Diffusionskoeffizienten von 1-Hexen und H, in 1-Hexen [64]:

1,6-107
Ce
l"
rd
1’2.10-7 — 01/'
D —
\5 8 10 8 HZ,C6H12\""’
.&" 4 10 8 ",o" DCSHIZJCﬁﬂlz
a i = :
==SSSSSSs - :
0
i >0 100 150 200 e
T/°C
1/2
T-M
- CeH
Di,cgHy, =74-10 8. i (8.31)
ﬂC6H12 VI ’

Mit: Vi, = 13,75 cm3/mol; Vegriz = 133,2 cm3/mol; Mcgny, = 84,161 g/mol
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Oberflichenspannung von 1-Hexen [63]: -139,76 bis 230,85 °C

2,5:10

—

2:1072 55

1,5'10-2 o se

10-2 e <

o'CGH 12/ N/ m
4

5103 =

o

-

0
0 50 100 150 200 250
T/°C

Ocohy, =a-(1-T,) (8.32)

Mit: a = 0,055982; b = 1,2692
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