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KAPITEL 1. EINLEITUNG 1

Einleitung

Dreiphasige heterogen-katalysierte Reaktionen unter Beteiligung einer Gasphase, einer
Fliissigphase und eines festen Katalysators sind von groBBer technischer Bedeutung fiir eine
Vielzahl von Prozessen in der Raffinerietechnik und Petrochemie, so z. B. fiir die Hydrierung
von ungesittigten Kohlenwasserstoffen (Olefine, Diene, Alkine), fiir die Entschwefelung
(Hydrotreating) von Mineraldlfraktionen oder fiir die Fischer-Tropsch-Synthese. Mehrphasige
Reaktionssysteme haben aber auch in vielen anderen Bereichen der industriellen Chemie
einen hohen Stellenwert. Erwihnt seien an dieser Stelle nur noch beispielhaft Hydrierprozesse

bei der Produktion von Feinchemikalien wie etwa von Aroma- und Geruchsstoffen.

Trotz jahrzehntelanger Forschungen und der dadurch gesammelten Erfahrungen treten bei
industriellen Mehrphasenprozessen immer wieder Probleme und neue Fragestellungen auf.
Dies ist vor allem auf das komplexe Zusammenspiel der chemischen Reaktionen mit Stoff-
und Warmetransportvorgingen zuriickzufithren, was im Rahmen der vorliegenden Arbeit

noch ausfiihrlich erortert werden wird.

Es kommt hinzu, dass beispielsweise Hydrierprozesse vor allem im Bereich der
Raffinerietechnik weiter verbessert werden miissen, da sich in den vergangenen und auch
noch in den nédchsten Jahren die Kraftstoffzusammensetzung fiir Benzin und Diesel durch
gednderte gesetzliche Rahmenbedingungen gewandelt hat bzw. noch weiter wandeln wird.
Die Absenkung des Schwefelgehaltes ab 2005 auf maximal 50 ppm ist sowohl fiir Benzin als
auch fiir Dieselkraftstoffe in allen Industrielindern vorgesehen; in Deutschland sind noch
niedrigere Werte (< 10 ppm) zu erwarten. Die Anteile von Aromaten/Olefinen im Benzin und
von Aromaten/Polyaromaten im Dieseldl sollen ebenfalls zu Gunsten geséttigter
Kohlenwasserstoffe weiter gesenkt werden /1/. Daraus folgt, dass die entsprechenden

Hydrier- bzw. Hydrotreating-Prozesse weiter erforscht und optimiert werden miissen.

Klassische Reaktoren fiir Mehrphasenreaktionen sind Rieselbettreaktoren (Festbettreaktoren)
und Suspensionsreaktoren. Beide haben neben einer Vielzahl von Vorteilen auch gravierende
Nachteile, die die effektiv erreichbare Reaktionsgeschwindigkeit und unter Umstdnden auch

die Produktverteilung negativ beeinflussen konnen.

Die Hauptprobleme bei der Entwicklung neuer oder verbesserter heterogen-katalysierter

mehrphasiger Reaktionssysteme sind neben dem Einsatz verbesserter Katalysatoren:
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die Vielzahl von Stofftransportvorgingen (Gas-Fliissigkeit, Fliissigkeit-Katalysator,
Porendiffusion) /2 - 6/,

der Wirmetransport innerhalb des Reaktors (Temperaturprofile, Hotspots, schwierige

Temperaturkontrolle) /3, 5 - 10/,

die komplexe Hydrodynamik /11 - 18/ (Strémungszustinde bzw. Verteilung der fluiden
Phasen, Druckverlust, Benetzungseffekte, Holdup, Dispersion, Groe der

Phasengrenzflachen) und

bei stark exothermen Reaktionen treten hdufig zusitzliche Probleme mit der Warmeabfuhr

auf /19, 20/.

Die genannten Probleme fiihren oft auch dazu, dass die intrinsische Kinetik (der chemischen
Reaktion) eines mehrphasigen Systems nur unter groen Schwierigkeiten und mit
entsprechendem Aufwand ermittelt werden kann. Aufgrund dieser Tatsache und den nur sehr
unsicheren Korrelationen fiir den Stofftransport und die Hydrodynamik ist eine gesicherte
Ubertragung von Ergebnissen aus dem LabormafBstab in den technischen MaBstab beim

derzeitigen Kenntnisstand fiir diese komplexen Mehrphasensysteme nicht moglich.

Zur Optimierung und fiir ein verbessertes Verstdndnis von heterogen-katalysierten
Dreiphasenreaktionen bzw. —reaktoren muss ein gegebenes Reaktionssystem zundchst durch
geeignete Untersuchungsmethoden genau analysiert werden. Die Methoden miissen dabei so
gestaltet sein, dass einzelne Stofftransportwiderstinde schrittweise bestimmt bzw.
ausgeschlossen werden konnen. Im letzten Schritt kann dann die (intrinsische) Kinetik der

chemischen Reaktion ermittelt werden.

Zur Optimierung der bestehenden Verfahren fiir Mehrphasenreaktionen sind dariiber hinaus
auch verbesserte Konzepte denkbar. Dazu gehort das sogenannte Vorséttigerprinzip /21/, dass
seit einigen Jahren im Arbeitskreis von Prof. Jess am Institut fiir Technische und
Makromolekulare Chemie der RWTH Aachen bzw. seit Okt. 2001 am Lehrstuhl fiir
Chemische Verfahrenstechnik der Universitdt Bayreuth anhand von verschiedenen
Reaktionen /22, 23/ getestet und im Rahmen eines DFG-Projektes (Je 257/2) und von
verschiedenen Industrieprojekten weiterentwickelt wird. Dabei wird insbesondere das

sogenannte Vorsattigerkonzept untersucht.

Grundidee dieses Konzeptes ist es, die Fliissigphase vor dem Eintritt in den Reaktor mit der

gasformigen Eduktkomponente (bei Hydrierungen naturgemill Wasserstoff) zu sittigen und
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nur die gesittigte Fliissigkeit iiber das Katalysatorfestbett zu leiten. Dadurch vereinfacht sich
das System zu einem zweiphasigen System (Fliissigkeit und fester Katalysator). Dieses
Konzept bietet eine Vielzahl von Vorteilen gegeniiber den klassischen Dreiphasenverfahren,
welche in dieser Arbeit noch ausfiihrlich diskutiert werden. Das zweiphasige System mit dem

Vorsittiger kann aber auch fiir gezielte reaktionskinetische Messungen eingesetzt werden.

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurden entsprechende reaktionskinetische und
reaktionstechnische Untersuchungen anhand der Modellreaktion der Hydrierung von 1-Octen
zu n-Octan durchgefiihrt. Neben kinetischen Untersuchungen wurden anhand der gewonnenen
Daten auch Uberlegungen und Berechnungen zur Octenhydrierung in einem technischen
Festbettreaktor angestellt. Dabei ging es nicht darum, die technisch nicht so relevante
Octenhydrierung als solche zu betrachten, sondern allgemeingiiltige SchluB3folgerungen fiir
technische mehrphasige (Hydrier)Prozesse zu gewinnen. Die 1-Octenhydrierung wurde
deshalb als Modellreaktion ausgewdhlt, da diese aus chemischer Sicht noch recht einfach ist
(nur n-Octan als Endrodukt), und daher fiir das Studium des Wechselspiels der chemischen

Reaktion mit Stoff- und Warmetransportproblemen gut geeignet ist.
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2 Hintergrund und Problemstellung

Heterogen-katalysierte Reaktionen von fliissigen organischen Verbindungen mit Gasen
werden in Dreiphasenreaktoren durchgefiihrt und sind — wie in der Einleitung bereits kurz
skizziert - in der chemischen Industrie von grofser Bedeutung. Das folgende Kapitel liefert
eine kurze Betrachtung derartiger Reaktionen aus chemischer und verfahrenstechnischer
Sicht, d. h welche typischen Mehrphasenreaktionen und -reaktoren es gibt, welche Probleme
auftreten, welche Vor- und Nachteile einzelne Reaktortypen haben und wie man das

Reaktionssystem besser verstehen und entsprechende Reaktoren verbessern kann.

2.1 Heterogen-katalysierte Mehrphasenreaktionen: Bedeutung und
Beispiele

Reaktionen, an denen mehrere Phasen beteiligt sind, werden in der chemischen Praxis relativ
haufig angetroffen /24, 25/. Von besonderem Interesse sind hierbei Reaktionen, in denen ein
Feststoff zusammen mit einer fliissigen und einer gasformigen Phase auftritt. Der Feststoff

wirkt dabei meistens als Katalysator.

Die mehrphasigen Reaktionssysteme werden iiblicherweise in Systeme mit zwei Phasen (Gas-
Feststoff, Fliissigkeit-Fliissigkeit, Fliissigkeit-Feststoff), in Systeme mit drei Phasen
(Gas-Fliissig-Fest) und in Systeme mit mehr als drei Phasen unterteilt. Der letztgenannte Fall

ist in der Praxis allerdings nur selten anzutreffen.

Man kann bei Gas-Fliissig-Fest-Systemen drei Félle unterscheiden:
1. Reaktionen, an denen Gase, Fliissigkeiten und Feststoffe als Reaktanden oder Produkte
teilnehmen. Der Hochofenprozess, in dem fester Koks, festes und fliissiges Erz bzw. Eisen

und Reduktionsgas miteinander reagieren, mag als Beispiel dienen.

2. Gas-Fliissig-Feststoff-Reaktionen, bei denen der Feststoff als Katalysator wirkt, so z. B
heterogen-katalysierte Hydrierungen: gasformiger Wasserstoff, eine fliissige organische

Verbindung und ein fester Katalysator (z. B. Raney-Nickel).

3. Reaktionen, bei denen zwei Phasen reagieren und die dritte Phase ,inert” ist. Ein
bekanntes Beispiel fiir Gas-Fliissig-Reaktionen mit einer festen Inertphase ist die
Absorption von nitrosen Gasen -NOx- mit Wasser oder alkalischer Losung in gepackten

Tiirmen. In Gas-Feststoff-Reaktionen mit fliissiger Inertphase dient die Fliissigphase
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entweder zur Wirmeabfuhr oder zu einer besseren Konzentrationsverteilung der
reagierenden Spezies an der Katalysatoroberflache. Fiir Fliissig-Feststoff-Reaktionen
/26 - 29/ mit einer gasformigen Inertphase ist als Beispiel die Sandfiltration /30/ in

Klédranlagen zu nennen.

In dieser Arbeit wird der technisch bedeutsamste Fall eines Gas-Fliissig-Fest-Systems
untersucht, bei dem der Feststoff ein Katalysator ist. Einige Beispiele fiir die technische

Anwendung eines solchen Dreiphasenprozessesl /2-4,16,19, 31 - 34/ sind:

Hydrotreating zur Verminderung des Schwefel- und Stickstoffgehaltes von

Erdolfraktionen,

Hydrierung von Benzol zu Cyclohexan,

Hydrierung von Aldehyden zu Alkoholen,

Hydrierung von Propin/Propadien (Aufarbeitung des Cs-Schnittes der Naphthapyrolyse),
Hydrierung von Nitroverbindungen wie z. B. von Nitrobenzol zu Anilin und die
Kraftstoffgewinnung durch Fischer-Tropsch-Synthese?.

Ein Hauptproblem bei Mehrphasenreaktionen besteht darin, dass eine hohe effektive
Reaktionsgeschwindigkeit aufgrund der Vielfalt der Stofftransporteinfliisse (Gas-Fliissigkeit,
Fliissigkeit-Katalysator und Porendiffusion) oftmals nicht zu realisieren ist, da die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit durch die entsprechenden Stofftransportmechanismen beeinflusst
oder sogar bestimmt wird und daher nicht nur die Kinetik der chemischen Reaktion

malgeblich ist /35/.

' Die genannten Beispiele beschrinken sich nur auf Prozesse mit Wasserstoff als Reaktionspartner, da im
Rahmen dieser Doktorarbeit nur ein Verfahren unter Beteiligung von Wasserstoff untersucht wurde.

? Bei der Fischer-Tropsch-Synthese wird zwar nur gasformiges Synthesegas iiber den festen Katalysator geleitet;
die dritte fliissige Phase entsteht aber im Reaktor durch die Bildung hoherer (fliissiger) Kohlenwasserstoffe.
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2.2 Kinetik mehrphasiger heterogen-katalysierter
Reaktionssysteme: Wechselspiel von Stofftransport und
chemischer Reaktion

Um einen Reaktor zu planen, ist es notwendig, das Zusammenwirken chemischer und
physikalischer EinflussgroBen einschliefend der reaktionstechnischen Eigenschaften des

Reaktors zu untersuchen /36/.

In Abb. 2-1 ist dieses Zusammenwirken graphisch dargestellt.

Hydrodynamik
(Druckverlust, Gas- und
Fliissigkeitsverteilung, Grofe der
Phasengrenzflichen)
Kinetik der
Geometrie chemischen
T / Reaktionen
REAKTOR
Edukt- und Stofftransport
Produkt- / \ (Gas-Fliissig,
eigenschaften Fliissig-Fest)
Wiérmetransport
(Temperaturprofile,
Hotspots, Stabilitdt des Prozesses,
Temperaturkontrolle)

Abb. 2-1: Zusammenwirken chemischer und physikalischer FEinflussgrofien fiir die
Auslegung eines mehrphasigen Reaktors /36/

Bei heterogen-katalysierten mehrphasigen Reaktionssystemen hingt die
Reaktionsgeschwindigkeit nicht nur von der Kinetik der chemischen Reaktion (intrinsische
Kinetik, Mikrokinetik), sondern auch von ihrem Wechselspiel mit der Kinetik der

Transportvorgénge an den Phasengrenzfldchen und in den Phasen selbst ab (Makrokinetik).

Fiir das Verstdndnis und fiir die Auslegung eines Reaktors ist es dabei besonders wichtig, die
intrinsische, d. h. die ,,wahre* Kinetik der chemischen Reaktion zu bestimmen. Nur wenn

diese intrinsische Kinetik bekannt ist, die bei dem jeweiligen Katalysator die maximal
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mogliche Reaktionsgeschwindigkeit festlegt, kann das Potential fiir mdgliche
reaktionstechnische Verbesserungen bestimmt werden, um daraus Optimierungsstrategien zu

entwickeln.

2.2.1 Reaktions- und Transportschritte von Mehrphasenreaktionen
(Ubersicht)

Im Gegensatz zu homogen-katalysierten Prozessen spielen bei der heterogenen Katalyse
Stofftransporteffekte unter Umstdnden eine aullerordentlich wichtige Rolle. In Abhédngigkeit
von den gewdhlten Reaktionsparametern kann im Grenzfall der Stofftransport sogar der
geschwindigkeitsbestimmende Schritt sein. Allgemein miissen folgende Stofftransport- und

Reaktionsschritte in Betracht gezogen werden (Abb. 2-2):

1. Stoffiibergang des gasformigen Reaktanden aus der freien Gasphase an die Gas-

Fliissigkeit-Phasengrenze und Losung in der Fliissigphase,

2. Stoffiibergang durch die Diffusion des geldsten gasformigen Reaktanden in die Kernphase
der Fliissigkeit,

3.Diffusion des gelosten gasformigen Reaktanden durch die Fliissigkeit-Feststoff-

Phasengrenzschicht zum Katalysator,

4.Diffusion der fliissigen Eduktkomponente durch die Fliissigkeit-Feststoff-

Phasengrenzschicht zum Katalysator,

5. Diffusion des geldsten gasformigen Reaktanden innerhalb der Poren des Katalysators bis

hin zu den aktiven Zentren (Porendiffusion),
6. Diffusion der fliissigen Eduktkomponente durch die Poren zu den aktiven Zentren,

7. Adsorption des gelosten gasformigen Reaktanden an der katalytisch aktiven Oberfldche
(Chemisorption),

8. Adsorption der fliissigen Eduktkomponente an der katalytisch aktiven Oberflédche,
9. Chemische Reaktion(en) an der Katalysatoroberfliche,

10. Desorption des Produktes®,

? Hier wird vereinfachend nur der Fall eines (fliissigen) Produkts betrachtet.
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11. Diffusion des Produktes aus den Poren an die duBBere Oberfliche der Katalysatorpartikel

und

12. Diffusion des Produktes durch die duBlere Fliissigkeitsgrenzschicht in die Kernphase der
Fliissigkeit.

Adsorption/ |Chemische
Desorption Reaktion

Gas-Fliissig- Fliissig-Fest-Phasen-  porendiffusion
Stoffiibergang grenzendiffusion

n f AB

poroser

|
P
@ ------ . . Katalysator- AB @ P
A,B\}" /'

r
/ AB Aktives Zentrum der
7 I@ Katalysatoroberflache

Abb. 2-2: Einzelschritte bei heterogen-katalysierten Gas-Fliissig-Fest-Reaktionen /37/

Im einfachsten Fall ist einer der oben genannten Transport- bzw. Reaktionsschritte sehr viel
langsamer als alle anderen und daher geschwindigkeitsbestimmend. Dabei muss angemerkt
werden, dass im stationdren Fall, d. h. dem technisch relevanten Fall, alle Teilschritte genau
gleich schnell sind, da sich entsprechend der GroBen der einzelnen Koeffizienten des
Stofftransportes (Stoffiibergangskoeffizienten, Grenzschichtdicke), der Ab- und Desorption
und der chemischen Reaktion (Geschwindigkeitskonstante) die entsprechenden
Konzentrationen bzw. Konzentrationsgradienten einstellen. In diesem Sinne sind hier die

Begriffe ,,Jangsam* und ,,schnell* zu verstehen.
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2.2.2 Formalkinetik chemischer Reaktionen

Ein wichtiger Schritt ist naturgeméf die chemische Reaktion. Die chemische Kinetik kann
allerdings nur dann bestimmt werden, wenn keine Hemmungen durch die im vorhergehenden

Kapitel genannten Transportschritte vorliegen.

Unter Kinetik versteht man — zumindest in der technischen Chemie und der chemischen
Verfahrenstechnik - iiblicherweise meist nur die quantitative Beschreibung des zeitlichen
bzw. sich mit der Ortskoordinate verdndernden Ablaufs einer chemischen Reaktion
(Formalkinetik). Sie  gibt den  funktionalen @ Zusammenhang zwischen  der
Reaktionsgeschwindigkeit und den sie beeinflussenden Gréfen an. Die Konzentrationen der
Reaktionsteilnehmer, der Absolutdruck, die Temperatur sowie bei katalytischen Reaktionen
die Art und die Konzentration des Katalysators sind diese Einflussfaktoren. Im allgemeinen
erfolgt die experimentelle Bestimmung der Reaktionsgeschwindigkeit fiir die
Reaktionsteilnehmer A und B nach einem sogenannten formalkinetischen Ansatz, z. B. (fiir
einen absatzweise betriebenen Reaktor) durch einen einfachen Potenzansatz:
r=—£;f%f=kmﬁ-cg (2-1).
Der jeweiligen Koeffizient k ist die Geschwindigkeitskonstante. Die Indizes a und b sind die
jeweiligen Reaktionsordnungen und Vr das Reaktionsvolumen. Die
Geschwindigkeitskonstante ist von der Temperatur abhédngig und wird (im Fall einer rein
chemisch kontrollierten Reaktion) durch die Arrhenius-Gleichung wiedergegeben:
E4
k=ky-e RT (2-2).

Fiir die Bestimmung der Kinetik mittels experimenteller Daten miissen die Einflussfaktoren
systematisch variiert werden. Bei Reaktionen, an denen mehrere Edukte teilnehmen, sollten in
einzelnen Versuchsreihen die Konzentrationen aller Reaktionsteilnehmer aufler einem
einzelnen Edukt konstant gehalten werden.

Fiir eine einfache Reaktion erster Ordnung wird die Geschwindigkeitskonstante z. B. fiir

einen idealen Rohrreaktor wie folgt bestimmit:

poo @ e it =R (2-3),
dVR dr |14
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T
- [S=kJdr - k=1.m<0 (2-4).
T C

Co o

2.2.3 Stofftransportschritte in mehrphasigen Reaktionssystemen

Um die bereits im Kap.2.2.1 qualitativ dargestellten Stofftransportschritte der
Mehrphasenreaktion (Gas-Fliissig-Fest) ndher zu beschreiben, wird als Modellreaktion die

Hydrierung eines fliissigen Olefins A an einem Katalysator betrachtet (Abb.2-3):

A+ Hy(2) Jester Katalysator AH

Gas - + Fliissigkeit .

. ﬂGL ﬂLL

PH, : CuL

_______ Ek C*

P, 2.6

Ciyt -
: Cu,.L
Abb. 2-3: Stofftransportsschritte in einem Dreiphasensystem.

CZIZ,G ist die Gaskonzentration an der Gas-Fliissig-Phasengrenze und C;[ 5L die sich nach

dem Henry-Gesetz einstellende Konzentration des gelosten Wasserstoffs an dieser
Phasengrenze. Vereinfacht wird in Abb. 2-3 der Partialdruck der unter Umstidnden fliichtigen

organischen Komponente vernachlissigt.

2.2.3.1 Gasloslichkeit und Gas-Fliissig-Stoffdurchgang

Das Gas, im vorliegenden Fall Wasserstoff, muss zuerst die Gas-Fliissig-Phasengrenze (nur
bei H, <100 %) ,.erreichen®, und anschlieBend in die Kernphase der Fliissigkeit diffundieren
(Abb. 2-3). Hierbei kann sowohl der gasseitige als auch der fliissigkeitsseitige Stoffiibergang
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einen Einfluss ausiiben. Meist ist jedoch der fliissigkeitsseitige Stofftransport fiir den

Stoffdurchgang ,,Gas-Fliissig* bestimmend.

Die Wasserstoffloslichkeit in der fliissigen Phase wird iiblicherweise durch das Henrysche
Gesetz beschrieben, wonach die Wasserstoffkonzentration in der Fliissigphase proportional

zum Wasserstoffpartialdruck an der Phasengrenze ist:

P, =H-Cpy, =Ch, g-R-T (2-5).

(* steht fiir die Phasengrenze bzw. den Gleichgewichtszustand, H ist die Henrykonstante von

Wasserstoff in der fliissigen Phase.)

Fiir die Wasserstoffkonzentration in der fliissigen Phase an der Gas-Fliissig-Phasengrenze gilt

demnach:

* H *
Ch, 6= R Cu,.L (2-6).

Die Geschwindigkeit fiir den Stoffiibergang aus der Gasphase in die Fliissigkeit, die im
stationdren Zustand der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit entspricht, kann wie folgt

beschrieben werden:
* %
", eff = Pcr AcL (Ch,,6 —Ch,,6)=PrL -AcL (Cy, 1 —Ch, L) (2-7).

Die Geschwindigkeit des Stoffiibergangs hingt somit von der Grof8e der Phasengrenzflidche

und der Wasserstoffkonzentration bzw. dem Wasserstoffpartialdruck ab.

Aus den GI. (2-5) bis (2-7) folgt schlieBlich fiir den Stoffdurchgang durch beide Grenzfilme:

PH
H,eff =kGL AGL (Tz ~Cy,1) (2-8).

Darin ist kg, der Stoffdurchgangskoeftfizient:

1
kr =
GL™R.T 1 1

: n
H Ber P

(2-9).

Bei sehr hohen Wasserstoffpartialdriicken ohne die Anwesenheit einer weiteren gasféormigen

Komponente bzw. bei niedrigen Dampfdriicken der fliissigen Phase ldsst sich der
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Gasphasenwiderstand vernachldssigen, d.h. der Stofftransport aus der Gasphase zur
Gas-Fliissig-Phasengrenze ist nicht relevant (Abb. 2-4). Dadurch ldsst sich die
Geschwindigkeit des Stoffiiberganges aus der Gasphase in die Fliissigphase (Abb. 2-4) nach
GI. (2-8) und (2-9) wie folgt bestimmen.

PH
Ty eft = oL - AL (= Cry 1) (2-10).

Der  Stoffdurchgangskoeffizient kg  entspricht dann dem  fliissigkeitsseitigen
Stoffiibergangskoeffizient /. Diese Ndherung gilt z. B. fiir die in dieser Arbeit betrachtete
Modellreaktion der Modellreaktion der Hydrierung von 1-Octen zu n-Octan. So betragt z. B.
bei einem typischen Gesamtdruck von 10 bar und einer typischen Temperatur von 100 °C der

Octenanteil an der Gasphase nur 5 Vol. -%.

Gas Fliissigkeit %W%
I’ BLs
PH, :
Car
C; : : =
HZ’L\Z Cu,.L :  Cus

Cit,.5 ///// _

N
_

Abb. 2-4: Stofftransportschritte in einem Dreiphasensystem mit vernachldssigbarem

gasseitigem Stoffiibergang

Der Gas-Fliissig-Stoffdurchgangskoeftizient (kg;) ist ein wichtiger Parameter bei der
Durchfiihrung einer Reaktion in dreiphasigen Systemen, da bei schnellen chemischen
Reaktionen und sehr hohen Katalysatorkonzentrationen das System durch den Stofftransport

aus der Gasphase in die Fliissigphase limitiert werden kann.
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2.2.3.2 Fliissig-Fest-Stoffiibergang

Fiir den Stofftransport aus der Fliissigphase an den Katalysator gilt sowohl fiir die in der
Flissigkeit geloste Gaskomponente als auch fiir die fliissige Eduktkomponente (im

untersuchten Fall Wasserstoff und Octen):
Paeft =Brs,4-ALs (Cqp —Cys) (2-11),
"H,eff = PLs.H, *ALs (Ch, 1 —Ch, s) (2-12).

Dieser Stofftransport kann auch geschwindigkeitsbestimmend werden. So fanden Sherwood
und Farkas /38/, dass z. B. bei der Hydrierung von a-Methylstyrol in einer Blasensdule der

Fliissig-Fest-Stofftransport geschwindigkeitsbestimmend ist.

Dieser Stofftransportschritt wird immer dann alleine geschwindigkeitsbestimmend, wenn der
Ubergang Gas-Fliissigkeit relativ schnell ist, d. h. der Wasserstoff in der Kernphase der
Fliissigkeit gesittigt vorliegt und ein relativ aktiver Katalysator verwendet wird. Fiir den Fall,
dass ein vollstdndiger Umsatz im Hinblick auf die Thermodynamik mdoglich ist (irreversible
Reaktion), wird die Konzentration der ,limitierenden Komponente an der

Katalysatoroberfliche verschwindend gering.

Fir den Fall, dass der Stofftransport durch die Partikelgrenzschicht die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit bestimmt, muss bei Mehrkomponentenreaktionen (wie z. B. hier
die beiden Komponenten Wasserstoff und Octen) folglich noch das jeweilige

Konzentrationsniveau beachtet werden.

Ist z. B. die Konzentration des gelosten Wasserstoffs in der freien fluiden Phase (bei einer
dquimolaren Umsetzung) weit unter derjenigen der fliissigen Eduktkomponente, so bedeutet

dies:

"Hyeff = Prs,u, *Ars (Cr,, L ~Cu, )= Brs ., Ars Cu,,L (2-13).

d. h. die Wasserstoffkonzentration ist an der Katalysatoroberfldche praktisch null.

2.2.3.3 Einfluss der Porendiffusion

Die bei der Verwendung pordser Katalysatoren unter Umstinden entstehenden
Diffusionsprobleme sind bei Fluid-Feststoff-Reaktionen ausgiebig untersucht worden. Das

Verhiltnis der tatsdchlich gemessenen Reaktionsgeschwindigkeit zur Geschwindigkeit der
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chemischen Reaktion ohne den Einfluss der Porendiffusion wird als Porennutzungsgrad 7
definiert. Der Porennutzungsgrad hingt (meist nur geringfiigig) von der Reaktionsordnung
des Oberflachenprozesses und der Geometrie der Katalysatorkorner ab. Wiirden weder
Konzentrations- noch Temperaturprofile auftreten, wire er gleich eins. Er vermindert sich mit
zunehmendem Kornradius, steigender Geschwindigkeitskonstante der chemischen Reaktion

und bei einem geringeren effektiven Diffusionskoeffizient (n < 1) /39/.

Der Porennutzungsgrad lésst sich aus der GroBe und der Form der Katalysatorkdrner, dem
effektiven Diffusionskoeftfizienten, der Konzentration der betrachteten Reaktionspartner (bei
einer  Reaktion, die nicht erste Ordnung ist) und der beobachteten
Bruttoreaktionsgeschwindigkeit abschitzen /39/. Der Porennutzungsgrad wird rechnerisch
durch das Thiele-Modul (¢) bestimmt. Abb. 2-5 zeigt eine graphische Darstellung des

Porennutzungsgrads in Abhidngigkeit vom Thiele-Modul fiir isotherme Verhiltnisse.

Fir irreversible Reaktionen n-ter Ordnung gilt fiir das Thiele-Modul dabei fiir

Katalysatorteilchen mit einer charakteristischen Lange von L:

1
cpv_L.\/(””)'kV»eff Cls
2Degr

(2-14).

Hierin bedeutet:

(O modifiziertes Thiele-Modul [-],

Desr effektiver Diffusionskoeffizient* in den Poren des Katalysators [mz/s],
ky : volumenbezogene effektive Geschwindigkeitskonstante [m*/(m’ka; - 5)],
L: charakteristische Liange [m] (L = Partikelvolumen

duBere Oberfliche des Katalysators

Bei den verschiedenen Formen des Katalysatorpartikels folgt fiir die charakteristische Grof3e
L fiir ein flaches Pléttchen L = Dicke/2, fiir Zylinder L = R/2 und fiir einen Kugel L = R/3.

* Die Bestimmung des effektiven Diffusionskoeffizientes wird im Kapitel 5.1.2 beschrieben.
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1 T
5 L =1/
= ! !
s : :
a i kein Poren- !
§ 10" | -« diffusionseffekt |
S | |
= | |
S v starker Poren-
S | diffusionseffekt |
A | :_>
107 | 1 | 1
10" 1 10 o

modifiziertes Thiele-Modul: @'

Abb. 2-5: Zusammenhang zwischen Porennutzungsgrad und Thiele-Modul bei isothermen

Verhdltnissen. (Indizes i gilt fiir die verschiedenen Formen der Katalysatorpartikel)

/39, 40/

Bei einem niedrigen Wert von ®° (< 0,4) wird der Porennutzungsgrad etwa 1, so dass in der
Pore kein Konzentrationsprofil auftritt, d.h. der Porendiffusionswiderstand kann
vernachléssigt werden. Fiir hohe Werte von @ (> 4) lésst sich der Porennutzungsgrad zu

n = 1/®* vereinfachen. Fiir Reaktionen erster Ordnung wird der Porennutzungsgrad wie folgt

bestimmt:
tanh @'
= 2-15).
Ui~ (2-15)
Fiir Reaktionen erster Ordnung gilt:
D= L\/kv,eff _ L\/pKat,schein 'km,eff (2-16).
Dege Dege

n: Porennutzungsgrad [-],

kmefr: ~ massenbezogene effektive Geschwindigkeitskonstante [m*/(kg - s)],
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PKatschein - SCheinbare Dichte des Katalysators [kg/m3].

Bei stark exothermen Reaktionen kann der Porennutzungsgrad auch groBer als eins werden.
Er wird dann vom Temperaturprofil innerhalb des Katalysators abhéngig, da die freigesetzte
Wirme in einem Katalysatorpartikel nicht schnell genug abgefiihrt wird. In diesem Fall
entstehen Temperaturunterschiede sowohl innerhalb des Katalysatorkorns als auch in der

duBeren Phasengrenzschicht.

Der Temperaturunterschied in der Phasengrenzschicht ergibt sich aus der Differenz von

freigesetzter und abgefiihrter Warme:

O frei =Vpeller Tefy - (—AHR) (2-17),
Oab = Speijer *(Ts —Tr) (2-18),
Hierin bedeutet:
Tp: Temperatur der fluiden Komponente [K],
Ts: Temperatur an der Katalysatoroberflache [K],

AHg:  Reaktionswirme [J/mol],

o Wirmetransportskoeffizient [W/(m? - K)].

Bei einem Katalysatorpartikel mit der charakteristischen Lénge L ergibt sich:

L'reﬂ (-4HR)

ATPhasengrenze = (TS -TF)= (4H g <0) (2-19).
Aus der Analogie von Stoff- und Warmetransport kann die maximale Temperaturdifferenz in
der &uBeren Grenzschicht abgeschidtzt werden /19/. Dies ist der Fall, wenn die
Eduktkonzentration an der &duferen Katalysatoroberfliche null wird. Fiir AT

(Temperaturdifferenz zwischen der freien fluiden Phase und der Katalysatoroberfliche) gilt:

ATmax — ﬂA (2-20)
TF 1+ﬂA
: Cp-AHp -D
mit By=- F,1 ; £ (2-21),
F1F

wobei £, die Prater-Zahl fiir die dullere Phasengrenzschicht und D der Diffusionskoeffizient

und Ar die Wiarmeleitfahigkeit der fluiden Komponente sind. Beispielsweise ergibt sich S ein
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sehr kleiner Wert von 0,01 fiir die Hydrierung von 1-Octene zu n-Octan (AHg = 125 kJ/mol,
Cr = 625 mol/m’ (10 % Octen), D¢ = 5,4 - 10 m*/s (1-Octen), Ao = 0,106 W/(m - K) und T =
373 K).

Innerhalb des Partikels konnen die Temperatur- und Konzentrationsverteilungen durch die

Gleichung

dr dC
— Aefr e Dy E(_AH R) (2-22),

und der Temperaturunterschied vom Mittelpunkt des Partikels zum Rand hin durch die

Gleichung

De_ﬁ’ ’ (CS — CZentrum )- (_AHR )
Zeﬁv

ATPam’kel = (TZentrum - TS) = (2-23)

dargestellt werden, wobei Des der effektive Diffusionskoeffizient in den Katalysatorporen

(s. Kap. 5.1.3) und A, die effektive Warmeleitfahigkeit im Pellet sind.

Die maximale Temperaturdifferenz zwischen der KornauBengrenze und dem Korninneren (i)

wurde von Prater /41/ berechnet:

_ Tzentrum —Ts :£:_CS -AH p 'Deff
T T Aefr - Ts

Bi (2-24).

Die entsprechenden Kurven fiir nicht isotherme Reaktionen wurden von Carberry /42/, Weisz

und Hicks /43/ erstmals dargestellt (Abb. 2-6).



18 KAPITEL 2. HINTERGRUND UND PROBLEMSTELLUNG
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Abb. 2-6: Zusammenhang zwischen dem Porennutzungsgrad und dem Thiele-Modul bei

nicht isothermen Verhdltnissen /43/

Die maximale Temperaturdifferenz sollte moglichst niedrig sein. Beispielsweise ergibt sich
fiir B ein sehr kleiner Wert von 0,001 fiir die Hydrierung von 1-Octen zu n-Octan
(AHR = - 125 kJ/mol, Cs. oc = 625 mol/m’ (10 % Octen), Defr. 0c = 107 m?/s,
hest=0,3 W/ (m - K) /19/und T =373 K).

Wenn die Porendiffusion einen starken Einfluss ausiibt, wird die Reaktionsgeschwindigkeit
folgendermallen berechnet: Die Reaktionsgeschwindigkeit ist proportional zu den
Porennutzungsgraden und den Konzentrationen der Reaktanden Cp, ¢ und Cy g an der
Oberfliche des Katalysators, so z. B. flir Reaktionen erster Ordnung beziiglich der

gasformigen bzw. fliissigen Eduktkomponente:

er = km ’ 77H2 ’ CHz,S (2-25)7

rg=kpmn4-Cys (2-26).
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2.2.4 Effektive Reaktionsgeschwindigkeit mehrphasiger Reaktionen

Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit fiir heterogen-katalysierte Hydrierungen wird durch

die Kombination der Gleichungen (2 -5) bis (2 -13), (2—25) und (2-26) mit H '=%
erhalten:
! _H (— ! + ! + ! + ! ) (2-27),
rg, cu, H'Ber-Acr  Prr-Acr  Prs-Ars  km
1 1 1 1
—= ( ) (2-28).

T4 CAL . Brs - Ars " Kp <114
Dabei muss angemerkt werden, dass in den GIl. (2-27) bzw. (2-28) jeweils vereinfachend
unterstellt wurde, dass die Reaktion erste Ordnung bzgl. der gasféormigen Komponente (H)
bzw. der fliissigen Komponente (A) ist. Bei komplexen Reaktionen ist eine solche einfache
Darstellung nicht mehr moglich, wie z. B. bei der in dieser Arbeit untersuchten

Octenhydrierung.
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2.3  Literaturangaben zur Kinetik mehrphasiger Reaktionssysteme
(Hydrierprozesse)

In der Literatur sind vor allem in den letzten Jahren eine Vielzahl von Verdffentlichungen zu
finden, die sich mit Mehrphasensystemen befassen /2-4, 6, 9, 10, 16, 18, 19, 27, 28, 39,
44 - 83/. Zumeist wird eine bestimmte, in einem Dreiphasenreaktor durchgefiihrte Reaktion
im Hinblick auf die Kinetik untersucht oder (meist auf der Basis von Literaturdaten)
theoretisch analysiert /27, 28, 56 - 70/. Bei der Interpretation der experimentellen Ergebnisse
wird hierbei auch der Einfluss des Stofftransportes und der Hydrodynamik auf die

Reaktionsgeschwindigkeit untersucht.

Die Literaturangaben zeigen, dass unter technisch relevanten Bedingungen sehr hdufig ein
starker Einfluss des Stofftransportes auf die effektive Reaktionskinetik vorliegt. Im
nachfolgenden Kapitel werden die Angaben verschiedener Autoren zur effektiven Kinetik von
vier technisch bedeutsamen Hydrierreaktionen in Dreiphasenreaktoren vorgestellt. Da in der
vorliegenden Arbeit die Hydrierung von [-Octen zu n-Octan als Modellreaktion untersucht
wurde, werden in Kap. 2.3.2 dann auch Literaturangaben zur chemischen Kinetik dieser

Reaktion vorgestellt.

2.3.1 Literaturangaben zur effektiven Reaktionsgeschwindigkeit typischer

Hydrierprozesse

Entschwefelung von Erdolfraktionen

Schulz und Mitarbeiter arbeiteten bei ihren kinetischen Untersuchungen zur Entschwefelung
an CoMo-Katalysatoren sowohl mit Modellsubstanzen als auch mit realen Olen /65/.
Aufgrund des hohen Wasserstoffiiberschusses (700 mol H;, je mol Ol) lag das Ol allerdings
auch bei einem Gesamtdruck von 50 bar in vollstindig verdampfter Form vor. Die Ergebnisse
sind daher auf die effektive Kinetik in einem Rieselbettreaktor nur eingeschriankt zu

ibertragen.

Korsten und Hoffmann untersuchten systematisch die Entschwefelung von Vakuumgasélen in
einem Rieselbettreaktor im Technikummalstab /67/. Thre Untersuchungen zeigen, dass
Stofftransporteffekte und die Hydrodynamik einen starken Einfluss auf das Reaktorverhalten
ausiiben. Dies wird fiir die Verhéltnisse in technischen Reaktoren z. B. durch die Angaben

von Le Page bestétigt /32/.
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Auch Ancheyta-Juarez et al. filhrten Messungen zur Entschwefelung in einem
Rieselbettreaktor bei Einsatz von Raffineriedlen durch /66/ und stellten eine Hemmung durch
Schwefelwasserstoff fest. Stofftransporteffekte oder ein Einfluss der Hydrodynamik werden

allerdings nicht diskutiert.

Weitere Beispiele sind die Ergebnisse der Untersuchungen des
Shell-Entschwefelungsprozesses /84 - 87/. Es zeigte sich, dass bei der VergrofBerung der
Katalysatorpartikel ~ die =~ Geschwindigkeit  geringer =~ wird, @ was auf einen
Porendiffusionswiderstand und/oder einen Stofftransportwiderstand in der dufleren

Partikelgrenzschicht hindeutet.

Hydrierung von Nitroaromaten

Ergebnisse kinetischer Untersuchungen zur Hydrierung von Nitroaromaten sind in /58 - 63/
zu finden. Fiidisch, Reschetilowski und Hoénicke untersuchten die Hydrierung von
p-Nitrotoluol in Rieselbettreaktoren /62/. Sie vermuten, dass der Stofftransport des
Wasserstoffs von der Gasphase in die Fliissigphase einen Einfluss auf die effektive

Reaktionsgeschwindigkeit hat.

Rajeshekharam und Mitarbeiter /61/ untersuchten die Hydrierung von 2,4-Dinitrotoluol im
Rieselbettreaktor. Auf der Basis von kinetischen Daten und einer Reihe von Annahmen
beziiglich der Hydrodynamik und des Stofftransportes modellierten sie den Rieselbettreaktor.
Nach ihren Modellrechnungen iibt sowohl der Stofftransport von der Gas- in die Fliissigphase
als auch der von der Fliissigphase an den Katalysator bzw. in das Porensystem einen Einfluss
aus, wobei (vermutlich) die Porendiffusion den groBten Transportwiderstand darstellt. Sie
stellten ferner aufgrund von Simulationsrechnungen fest, dass der Benetzungsgrad des
Katalysators ~ mit  Fliissigkeit einen  groBen  Einfluss auf die  effektive

Reaktionsgeschwindigkeit hat.

Turek, Geike und Lange untersuchten die Nitrobenzolhydrierung in einem Riihrreaktor mit
suspendiertem Ni-Katalysator /60/. Auch sie kommen zu dem Schluf3, dass duflere und innere

Stofftransporteinfliisse die effektive Reaktionskinetik beeinflussen.
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Umsetzung von Kohlenmonoxid mit Wasserstoff in  hohere Kohlenwasserstoffe

(Fischer-Tropsch-Synthese)

Bei der Fischer-Tropsch-Synthese im Suspensionsreaktor spielen Stofftransporteffekte
(Transport des Synthesegases [H, und CO] aus der Gas- in die Fliissigphase) eine Rolle /10/.
Dieser Transportschritt hdangt wiederum von einer Reihe von Faktoren ab (Blasengrofe,
Gas-Holdup, Phasengrenzflache, Diffusionskoeffizienten der in der Fliissigkeit gelosten Gase

etc.) /6, 10/.

In Festbettreaktoren iibt bei Partikeldurchmessern von mehr als etwa 0,2 mm und den
tiblichen Reaktionstemperaturen von 200 bis 250 °C die Diffusion in den mit Fliissigkeit
gefiillten Poren bei Eisenkatalysatoren einen starken Einfluss auf die effektive

Reaktionsgeschwindigkeit aus /6, 8-10/.

Hydrierung ungesittigter Kohlenwasserstoffe

Die Versuchsergebnisse von Smits und Mitarbeiter /57/ zur Hydrierung von Styrol und 1-
Octen (in Toluol) in einem Dreiphasenreaktor mit einem monolithischen Pd-Katalysator
zeigen, dass der Stofftransport entscheidend die Kinetik beeinflusst, da die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit bei einer Erhohung der Volumenstrome an Wasserstoff und
Fliissigkeit zunimmt. Auch in typischen industriellen Hydrierprozessen mufl man davon

ausgehen, dass Limitierungen durch die Diffusion nicht zu vermeiden sind /4/.

Der Einfluss des Partikeldurchmessers des Katalysators auf die Reaktionsgeschwindigkeit
wurde bei der Hydrierung von a-Methylstyrol zu Cumol von Satterfield, Pellesof und
Sherwood /87/ untersucht. Die Aktivierungsenergie der chemischen Reaktion (31,8 kJ/mol),
die effektive Aktivierungsenergie (22 kJ/mol) und die Diffusionsenergie (12,5 kJ/mol)

wurden unter Berlicksichtigung der Reaktionshemmung durch Porendiffusion bestimmt.

Davis, Thomson und Crandall /88/ untersuchten die Hydrierung von mehreren Olefinen in
Suspensionsreaktoren und stellten dabei fest, dass die weitere Zunahme der Katalysatormenge
die Reaktionsgeschwindigkeit nur noch wenig bzw. nicht mehr beeinflusst. Dieser Effekt
wurde auch bei der Hydrierung des a-Methylstyrols zu Cumol untersucht und nachgewiesen
/38/. Auch diese Ergebnisse zeigten, dass die chemische Reaktion durch eine Vielzahl von

Stofftransportsvorgéngen limitiert sein muss.
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Man kann insgesamt feststellen, dass zwar eine Reihe von Erkenntnisse iiber die effektive
Kinetik verschiedener Mehrphasenprozesse vorliegen, die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit jedoch hédufig noch unzureichend verstanden ist, um z. B. eine

gesicherte Mal3stabsiibertragung (Scale-up) durchzufiihren.

2.3.2 Literaturangaben zur chemischen Kinetik der Olefinhydrierung:

Formalkinetik und Reaktionsmechanismen

Fiir die Kinetik der Hydrierung von C,- bis Cs-Olefinen in der Gasphase wird oftmals — wie
z. B. von Uchytil und Mitarbeitern /89/ - folgender formalkinetischer Langmuir-Hinshelwood
Ansatz verwendet, wobei p; der Partialdruck des Olefins ist:
P PH,

r=k- 3
(A+ky-py +ky-pPpy,)

(2-29).

Hougen und Mitarbeiter /90/ stellten fiir die Hydrierung von i-Octen zu i-Octan an einem
Ni-Katalysator bei hoher Temperatur und niedrigem Druck fiir die Reaktionsgeschwindigkeit

folgende Gleichung auf:

Pi—Octen * PH,

" (2-30).

' 2
(1441 - Pi—Octen + k2 "PH, +k3 - Pi—Octan)
Die Kinetik von Gas-Fliissig-Fest-Reaktionen werden oftmals in gleicher Weise behandelt

wie Fluid-Fest-Reaktionen (Ansétze nach Langmuir-Hinshelwood) /91, 92/.

In den letzten Jahren wurde im Hinblick auf die Hydrierung von Olefinen in fliissiger Phase
eine Vielzahl von Untersuchungen angestellt. Die Unterschiede in den formalkinetischen
Ansidtzen zeigen, dass nicht a priori fiir einen bestimmten Katalysator eine Formalkinetik

festgelegt werden kann.

Die Hydrierung von Olefinen kann durch verschiedene Mechanismen, die aber im einzelnen
noch nicht aufgeklart sind, erkldrt werden /93/. Die meisten Mechanismen lassen sich auf das

Modell von Horiuti und Polanyi /94/ oder auf das Modell von Twigg /95/ zuriickfiihren.

Gemadl des Horiuti-Polanyi-Modells der Hydrierung von Olefinen, das in Abb. 2-7 dargestellt
ist, findet zuerst eine Physisorption von beiden Komponenten (Wasserstoff und Olefin) an der

Katalysatoroberfliche mit anschlieBender Chemiesorption statt. In einem weiteren Schritt
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reagieren dann die beiden adsorbierten Spezies zu einem vollstindig hydrierten Produkt {iber

ein Zwischenprodukt (Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus /96/).

2 C—=—C + C
/TN AT

3 \Cfc/ +H —>\C—CH

N N
. / N /

4, C—CH +H —>HC—CH + 2*
1N RN

* aktive Zentren der Katalysatoroberflache.

/ N\ /
C*———C* H* C*———CH HC CH

H+CC <
/

Abb. 2-7: Reaktionsmechanismus der Hydrierung von Olefinen nach dem Modell von Horiuti
und Polanyi /94/.

Nach dem Twigg-Modell hydriert das Wasserstoffmolekiil eine aktivierte Doppelbindung des

Olefins iiber ein Zwischenprodukt zum vollstdndig hydrierten Produkt (Abb. 2-8):
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\ / N /
C— ¥ > —_—

1. / C\ + 2 /C C\
\ / N /

2 C——C +H, ——> C—CH +H
N N
N /

C—CH +H ——> HC—CH + 2*

TN /N

%

Abb. 2-8: Reaktionsmechanismus der Hydrierung von Olefinen nach dem Modell von
Twigg /95/.

Der Mechanismus nach Twigg wurde auch fiir die Reaktionen zwischen zwei Edukten von
Eley und Rideal /97/ vorgeschlagen, d. h. nur ein Reaktand ist adsorbiert und reagiert direkt

mit einer Spezies aus der fluiden Phase.

Auf der Basis dieser Mechanismen lassen sich die folgenden Ansétze fiir die Hydrierung von
1-Octen ableiten:
' k2k3 'COC 'CH2

Horiuti und Polanyi: Ym,eff =K, 2
(I+kyCyy, +k3C0c)

(2-31),

+ k3Coc Ch,
1 1+k2CH2 +k3COC

Twigg: Fm,eff =k (2-32).

Unter der Annahme, dass kCy, >>k3Cq. ist, erhdlt man im zweiten Fall folgenden

formalkinetischen Ansatz fiir die Reaktionsgeschwindigkeit:

ki-Coc - Ch,

(2-33).
1+ k2 . CH2

T, eff =

Dies entspricht dem Ansatz, der in dieser Arbeit experimentell fiir die Hydrierung von 1-

Octen gefunden wurde.
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2.4  Ermittlung der kinetischen Parameter und des Stofftransport-
einflusses bei heterogen-katalysierten Mehrphasenreaktionen

Wie bereits in Kap. 2.2.1 beschrieben, ist das Wechselspiel von Stofftransport und chemischer
Reaktion ein Hauptproblem von heterogen-katalysierten Mehrphasenreaktionen. Um die
bereits ausfiihrlich genannten moglichen Stofftransporteffekte auszuschlieffen, miissen gezielt
einzelne Reaktionsparameter variiert werden, um die Einflussbereiche der jeweiligen
Stofftransporthemmung zu erfassen. Die Methoden, die in der vorliegenden Arbeit eingesetzt

wurden, werden nun nachfolgend beschrieben.

Gas-Fliissig-Ubergang

Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit muss (in einem Suspensionsreaktor) bei einer
Erhohung der Katalysatorkonzentration (proportional) ansteigen, solange keine Limitierung
der Reaktionsgeschwindigkeit durch den Stofftransport aus der Gas- in die Fliissigphase
vorliegt. Oberhalb eines Grenzwertes der Katalysatorkonzentration ist schlieBlich so viel
Katalysator vorhanden, dass praktisch das gesamte aus der Gas- in die Fliissigphase
iibergehende gasformige Edukt (hier Wasserstoff) sofort abreagiert und eine weitere
Erhohung der Katalysatorkonzentration zu  keiner  weiteren  Erhohung  der
Reaktionsgeschwindigkeit fiihrt. In Abb. 2-9 st das Verhalten zwischen der
Reaktionsgeschwindigkeit und der Katalysatorkonzentration (vereinfachend ohne das
Ubergangsgebiet) schematisch dargestellt.

A

11

Reaktionsgeschwindigkeit

Y

Katalysatorkonzentration
Abb. 2-9: Einfluss der Katalysatorkonzentration auf die Reaktionsgeschwindigkeit in einem
dreiphasigen Reaktionssystem (Gas-Fliissigkeit-fester Katalysator). I: Das System
ist nicht durch den Gas-Fliissig-Stofftransport limitiert. 11: Der Stofftransport aus

der Gas- in die Fliissigphase ist geschwindigkeitsbestimmend.
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Diffusion der Edukte in der Fliissigphase zum Katalysator

Bei einem geriihrten System spielt naturgemal die Intensitit der Rithrung eine wichtige Rolle
/98, 99/. Der Stofftransport der Edukte in der Fliissigphase zur dufleren Katalysatoroberfldche
wird durch eine Erhohung der Intensitit der Riihrung verbessert (Abb. 2-10). Bei einer
weiteren  Erhohung  der  Riihrintensitit  ist die  Flissigphase  praktisch
konzentrationsgradientenfrei, so dass der Stofftransport aus der Fliissigphase an die
Katalysatoroberfliche vernachldssigt werden kann. Im Falle eines kontinuierlich
durchstromten Festbettreaktors kann dieser duflere Stofftransportwiderstand auch durch die

Erhohung der Stromungsgeschwindigkeit der fluiden Phase vermindert werden.

A

II

Reaktionsgeschwindigkeit

»
Intensitiit der Riihrung
(der Stromungsgeschwindigkeit fiir ein Festbett)

Abb. 2-10: Einfluss der Intensitit der Riihrung oder der Stromungsgeschwindigkeit (im
Festbettreaktor) auf die Reaktionsgeschwindigkeit in einem dreiphasigen
Reaktionssystem (Gas-Fliissig-fester Katalysator)

I: Das System ist durch den Stofftransport aus der Fliissigphase an die
Katalysatoroberfldiche limitiert.

1I: Das System ist nicht durch den Fliissig-Fest-Stofftransport limitiert.

Porendiffusion der Edukte

Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit muss bei einer Verkleinerung der GroBe der
Katalysatorpartikel solange ansteigen, bis keine Begrenzung der Reaktionsgeschwindigkeit
durch die Porendiffusion mehr vorliegt. Wenn in den Poren kein Konzentrationsgradient
vorhanden ist, d. h. die Partikelgrée und damit die charakteristische Lénge fiir die Diffusion

ausreichend klein ist, wird die chemische Reaktion geschwindigkeitsbestimmend. In
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Abb. 2-11 ist dieses Verhalten schematisch wiedergegeben. Im Bereich 1 iibt die
Porendiffusion keinen Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit aus, d. h. die intrinsische
(chemische) Kinetik bestimmt die effektive Reaktionsgeschwindigkeit. Im Bereich II wird das
System durch die Porendiffusion beeinflusst.

A

|
|
| 1l
|
|
|
|
|

Reaktionsgeschwindigkeit

Y

Partikeldurchmesser

Abb 2-11: Einfluss des Partikeldurchmessers auf die effektive Reaktionsgeschwindigkeit
(schematisch) einer heterogen-katalysierten Reaktion (Gas oder Fliissigkeit und
fester Katalysator). I: Die Konzentration im Katalysatorkorn entspricht der
dufleren Konzentration in der Fliissigphase. II: Es bildet sich ein
Konzentrationsprofil innerhalb des Katalysatorkorns aus, und das System ist

durch die Porendiffusion begrenzt.

Bestimmung der chemischen Kinetik

Die Ermittlung der Einflussbereiche der Stofftransportvorgéinge ermdglicht es schlielich, die
chemische Kinetik zu bestimmen, in dem z. B. entsprechende kleine Partikeldurchmesser und
eine hohe Riihrintensitit eingestellt werden. Durch die Variation der Eduktkonzentration(en),
des Druckes und der Temperatur kann dann die chemische Kinetik frei von

Stofftransporteinfliissen bestimmt werden.
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2.5 Technische Reaktoren fiir mehrphasige Reaktionssysteme

Bei industriellen Reaktoren flir mehrphasige Systeme gibt es zwei prinzipielle Bauweisen.
Entweder sind die Katalysatorpartikel als Festbett angeordnet (Rieselbettreaktor, Tricklebett)

oder sie sind in der fliissigen Phase suspendiert (Suspensionsreaktor, Slurry-Reaktor).

Als Festbettreaktoren kommen Rieselbettreaktoren (Tricklebett-Reaktoren) und sogenannte
Sumpfphasenreaktoren zur Anwendung. Bekannte Beispiele fiir die Verwendung von

Festbettreaktoren sind:
- die katalytische Hydrierung von Nitroverbindungen (Nitrobenzol zu Anilin),

- die Hydrierung ungesittigter Kohlenwasserstoffen (Olefinhydrierung oder z. B die

Hydrierung von o -Methylstyrol zu Cumol /52, 100/),

- die Hydrierung von sauerstoffhaltigen Verbindungen (z.B. von Caprolacton zu

Hexandiol),
- die Hydrierung von Schmierdlen,
- das Hydrotreating von Mineral6lfraktion (Benzine, Dieseldl) und
- der Hydrocracken von Schwerdlen.

Meistens werden Katalysatoren benutzt, deren charakteristische Lénge (bei Kugeln der
Durchmesser) in der Grofenordnung von 1 bis 10 mm liegt /39/. Technische Reaktoren sind
haufig 10 bis 30 m hoch, die Durchmesser liegen bei 1 bis 4 m. Die grofften Reaktoren fiir
Hydrierprozesse mit einem Katalysatorvolumen von mehreren 100 m> werden in der

erddlverarbeitenden Industrie eingesetzt /19, 101/.

Das Verhiltnis der Reaktorhohe zum Durchmesser (h/D) liegt typischerweise zwischen 5 und
25 und das Verhiltnis des Reaktordurchmessers zum Katalysatorkorndurchmesser D/d,, etwa
zwischen 100 und 1000. Ein Beispiel fiir einen sehr groen Rieselbettreaktor ist der Reaktor
der MIRO-Raffinerie in Karlsruhe, welcher zur weiteren Reduzierung des Schwefelgehaltes
im Dieselol (Feinentschwefelung) dient, und kiirzlich in Betrieb genommen wurde. Der
Reaktorinhalt ist 520 Tonnen schwer, hat eine Linge von 45 m und einen Durchmesser von

4,4 m. Das Gesamtvolumen betrigt damit etwa 700 m® /102/.

Der Rieselbettreaktor wurde Ende der zwanziger Jahre zum ersten Mal fiir eine Hydrierung

im Rahmen der Vierstufensynthese des Butadiens technisch genutzt /103/.
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Ende der fiinfziger Jahre wurde dieser Reaktortyp bei Raffinerieanlagen und Anlagen der
Petrochemie fiir die Entschwefelung (Hydroentschwefelung), fiir die Hydrierung von
Olefinen und Nitroverbindungen, fiir die selektive Hydrierung und fiir das Hydrotreating

verschiedener Fraktionen des Erddls mit hohen Siedepunkten entwickelt /39/.

Beim Rieselbettreaktor (Abb. 2-12 a) wird die fliissige Phase von oben mit dem gleich- oder
gegenstromenden Gas iiber das Festbett gefiihrt, wobei im allgemeinen ein relativ geringer
Fliissigkeitsgehalt vorliegt. In den meisten Féllen wird das Gas im Gleichstrom gefiihrt. Die
Vorteile der Gleichstromfahrweise liegen in der guten Verteilung der Fliissigkeit im
Katalysatorbett und der hohen Geschwindigkeit des Fliissigkeitsstroms. Die
Gleichstromfahrweise ist insbesondere in der petrochemischen und chemischen Industrie weit

verbreitet /13/.

In kommerziellen Reaktoren fiir Hydrierprozesse schwankt die Fliissigkeitsgeschwindigkeit
zwischen 0,1 cm/s (bei Gasgeschwindigkeiten von 0,1 bis 1 m/s bei STP’) und 25 cm/s (bei
Gasgeschwindigkeiten zwischen 5 und 20 m/s bei STP) /24/. Dadurch wird der Druckverlust
begrenzt, und man kann in dem Bereich arbeiten, in dem die Gasphase die kontinuierliche

Phase bildet. Der Rieselbettreaktor wird im allgemeinen adiabatisch betrieben.

Da mehrphasige Reaktionen héufig exotherm sind (z. B. Hydrierungen und Oxidationen),
besteht das Problem der Warmeabfuhr. So betrdgt z. B. bei der Nitrobenzolhydrierung zu
Anilin und Wasser die Reaktionsenthalpie - 550 kJ/mol je mol oder bei der in dieser Arbeit
untersuchten Modellreaktion der Hydrierung von 1-Octens zu n-Octan - 126 kJ/mol. Die
Wirmeabfuhr erfolgt meist durch eine Kreislauffilhrung des Gases und/oder der fliissigen
Phase. Oftmals werden die Reaktionen mit hoher Gaszirkulation durchgefiihrt /3, 24/. In
anderen Untersuchungen /104 — 106/ wird die Reaktionswirme durch die Rezirkulation des

fliissigen Produktes abgefiihrt.

Bei den sogenannten Sumpfphasenreaktoren (Abb. 2-12 b), die auch als gepackte Aufstrom-
blasensdulenreaktoren bezeichnet werden /16/, bildet die Fliissigkeit die kontinuierliche
Phase, in der das Gas dispergiert ist. Beide Phasen werden meist von unten nach oben im
Gleichstrom gefiihrt. Einsatzgebiete des Sumpfphasenreaktors sind die Hydrierungen von
Nitroverbindungen, Nitrilen, die selektive Hydrierung von Acetylen oder Olefinen,

Fermentationsprozesse sowie mikrobiologische Prozesse /107/.

> STP-Standard Temperature and Pressure
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Im Sumpfphasenreaktor besteht die Gefahr, dass das Katalysatorbett durch den Gasstrom
angehoben wird. Deshalb ist eine Halterung in Form eines Siebes oberhalb des
Katalysatorbettes erforderlich. Es besteht weiterhin die Gefahr, dass die Katalysatorfiillung
bei grofen Gasbelastungen durch die Bewegung der Koérner zermahlen wird, was unter

Umsténden zu einer frithzeitigen Verstopfung des Reaktors fiihrt.

Desweiteren sind Verfahren fiir Hydrierungen bekannt, bei denen die fliissige Phase von
unten nach oben mit groen Mengen an Wasserstoff in der gleichen Richtung durchstromt
wird. Die Wasserstoffmenge ist hierbei oftmals 100 bis 300 mal groBer als die
stochiometrisch bendtigte Menge. Die Gasphase dient einerseits als Kiihlmittel, welches die
Reaktionswérme aufnimmt und diese nach auBBen an den Wéarmetauscher abgibt. Andererseits
sorgt die vom aufwirts stromenden Wasserstoff angetriebene Bewegung der Fliissigkeit fiir

einen hohen Stoffiibergang /3, 108/.

Fliissigkeit Fliissigkeit

Fliissigkeit

Fliissigkeit
(a) (b)

Abb. 2-12: Rieselbettreaktor mit Gleichstrom von fliissigen und gasférmigen Reaktanden (a)
und Sumpfphasenreaktor (b) /16, 35/
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Als Alternative zum Rieselbett- und Sumpfphasenreaktor werden der Suspensionsreaktor und
der FlieBbettreaktor betrieben. Dabei liegen die Katalysatorpartikel in der Fliissigkeit in
suspendierter Form vor. Im FlieBbettreaktor werden die Phasen durch den Gasstrom
vermischt. Im Suspensionsreaktor werden sie hingegen entweder durch den Fliissigkeitsstrom

und/oder die Gasblasen oder durch mechanische Agitation vermischt.

Typische Beispiele des Suspensionsreaktors (Slurry-Reaktor) sind Riihrkessel und
Blasensdulen. Hierbei liegen die PartikelgroBen der Katalysatoren bei 50 bis 200 pm, zum
Teil sogar darunter. Der Katalysator ist in der Fliissigkeit suspendiert, und seine
Konzentration liegt typischerweise bei etwa maximal 1 Gew. %. Daher ist fiir die
Suspendierung nur ein geringer Energicaufwand nd6tig. Bei relativ  kleinen
Partikeldurchmessern des Katalysators konnen Suspensionsreaktoren wie Gas-Fliissig-

Systeme betrachtet werden.

Der Slurry-Reaktor (Abb. 2-13) wird in der chemischen Industrie vor allem fiir
Hydrierungsprozesse  eingesetzt. Die  Fischer-Tropsch-Synthese /109/, bei dem
Kohlenmonoxid mit Wasserstoff an feinen Katalysatorpartikeln zu Kohlenwasserstoffe und
zum Teil auch zu sauerstofthaltigen Verbindungen reagieren, wird neben der Festbettsynthese
in siedewassergefiihlten Rohrbiindelreaktoren ebenfalls im Suspensionsreaktor durchgefiihrt.
Der Slurry-Reaktor wird auch bei Fermentationsprozessen verwendet /4/. Hierbei bildet die
Biomasse den Feststoff, der als Katalysator zur Enzymproduktion dient. AuBBerdem werden
Slurry-Reaktoren als Mehrzweckreaktoren fiir die Produktion von speziellen Pharmaka und

Feinchemikalien /36/ verwendet. Desweiteren dient er auch zur Herstellung von Polymeren.

Das Verhiéltnis von Fliissigkeit zur Katalysatormenge ist im Slurry-Reaktor grundsétzlich viel

groBer als im Rieselbettreaktor.
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Flissigkeit
l Fliissigkeit mit
Gasblasen und
® i — suspendierten
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Abb. 2-13:  Suspensionsreaktor (Slurry-Reaktor)

Rieselbettreaktoren (Tricklebettreaktor) oder Suspensionsreaktoren (Slurry-Reaktor) sind die

wichtigsten und meist verbreiteten Reaktortypen bei dreiphasigen Systemen.

Wie in Kapitel 2.2 bereits erldutert, iibt bei sehr kleinen Katalysatorteilchen der Gas-Fliissig-
Stoffiibergang meist keinen Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit aus, stattdessen ist die
chemische Reaktion geschwindigkeitsbestimmend. Demgegeniiber muss beim Festbettreaktor
der Katalysatordurchmesser jedoch relativ grofl sein, um einen zu hohen Druckverlust zu

vermeiden.

Ein weiteres Problem von Rieselbettreaktoren ist die Tatsache, dass bei einer stark
exothermen Reaktion der Temperaturanstieg schwierig zu kontrollieren ist. Um diesen zu
begrenzen, wird hdufig mit einer hohen Kreislaufrate des Gases gearbeitet. Hierdurch steigt
jedoch der Gasverbrauch stark an, und es sind hohe Investitions- und Energiekosten fiir die

Rekompression des Gases erforderlich.

Der Suspensionsreaktor (Slurryreaktor) hat zwar den wesentlichen Vorteil, dass durch die
feinen Katalysatorpartikel der Stofftransport von der fliissigen Phase zu den
Katalysatorpartikeln keinen Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit hat und das
Reaktionsgemisch durch den Einbau z. B. von Kiihlschlangen relativ einfach gekiihlt werden
kann. Héufig tritt aber das Problem auf, dass die Abtrennung des Katalysators vom Produkt

und seine Riickfiihrung in den Reaktor sehr aufwendig und schwierig sind. Die geringe
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Katalysatorkonzentration und die dadurch bedingte geringe volumenbezogene

Reaktionsgeschwindigkeit machen zudem grofle Reaktorvolumina erforderlich.

In Tab. 2-1 sind die Vor- und Nachteile der beiden klassischen Verfahren fiir mehrphasige

Systeme /36/ noch einmal zusammengefalt.

Tab. 2-1: Vor- und Nachteile klassischer Verfahren fiir mehrphasige Reaktionssysteme

Vorteile Nachteile
¢ keine Probleme mit der ¢ relativ geringe effektive massen-
Katalysatorabtrennung bezogene Reaktionsgeschwindigkeit

¢ relativ einfaches Reaktordesign und schwieriges Scale-Up

¢ komplexe Temperaturkontrolle, d.h.
meist hohe Gasrezirkulationsraten
(Runaway, Sicherheitsaspekte wegen
hoher Gasmengen im Reaktor)

Festbett-
Reaktor
geringe Katalysatoreffektivitat

schnellere Desaktivierung des
Katalysators (Hot-spot)

¢ relativ hoher Druckverlust (folglich
hohe Energiekosten)

¢ relativ hohe effektive ¢ geringe reaktorvolumenbezogene
Reaktionsgeschwindigkeit pro Reaktionsgeschwindigkeit (geringe
Katalysatormasse Katalysatorkonzentration)
. (geringe Transportwiderstinde) 4 probleme mit der
Suspensions- o einfache und sichere Katalysatorabtrennung (fein
Reaktor Temperaturkontrolle, d.h. suspendierte Partikel)

cinfache Warmertickgewinnung o schwierige kontinuierliche

ProzeBfiihrung

¢ relativ komplexer Reaktoraufbau

Neben den oben genannten Vor- und Nachteilen haben diese Verfahren alle einen weiteren
Nachteil gemeinsam: Die Bestimmung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit in
Dreiphasenreaktoren ist dullerst komplex, da sie von vielen Faktoren abhingt. Deshalb muss
die Kinetik ausfiihrlich bestimmt werden, d. h. alle Stofftransportwiderstinde, die intrinsische
Kinetik der chemischen Reaktion und auch hydrodynamischer Phanomene wie die Benetzung
des Katalysators mit Fliissigkeit miissen in Betracht gezogen werden. Erst so wird es moglich,

eine groflere Anlage auszulegen (Scale-Up).
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2.6 Einsatz eines Vorsittigers: Ein neues Konzept zur
reaktionstechnischen Verbesserung von Dreiphasenreaktionen

Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit in einem mehrphasigen System resultiert aus dem
Wechselspiel von Stofftransport und chemischer Reaktion. Um eine hohe effektive
Reaktionsgeschwindigkeit zu realisieren, ist es wichtig, Stofftransportwiderstinde zu
vermeiden. Zu diesem Zweck wurde das Vorséttiger-Verfahren /21/ entwickelt. Das Konzept
beruht auf dem Prinzip, dass ein Vorsittiger vor dem Reaktor geschaltet wird, in dem das
fliissige Edukt mit dem gasformigen Edukt (bei der Hydrierung naturgemill Wasserstoft)
gesittigt wird. Dieses Gemisch wird dann in den Reaktor gefiihrt, wodurch das System auf
eine zweiphasige Reaktion zwischen dem Katalysator und der mit dem Gas gesittigten
Fliissigkeit reduziert wird. Der Stoffiibergangswiderstand aus der Gasphase in die

Fliissigphase ist somit ausgeschlossen. Das Reaktorschema ist in Abb. 2-14 dargestellt.

fliissiges Edukt
Vorsittiger

Gas —» -~
|
|
|
|
l
} Kreislaufpumpe

Reaktor

Produkt

Abb. 2-14: Schemtische Darstellung des Vorsdttigerprinzips

Sofern die Loslichkeit vom Wasserstoff im Vergleich zur stdchiometrisch notwendigen
Menge gering ist, muss die fliissige Produktphase im Kreislauf gefahren werden. Dies ist z. B.
dann der Fall, wenn die fliissige Eduktkomponente in hoher Konzentration eingesetzt wird.
Da nur eine fliissige Phase vorliegt, wird die rechnerische Erfassung des Einflusses der

Fluiddynamik deutlich weniger komplex. AuBlerdem bestimmen ,nur” noch
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Diffusionsvorgénge in der fliissigen Kernphase bzw. in den Katalysatorporen - neben der

chemischen Reaktion - die effektive Reaktionskinetik.

Folgende grundsitzliche Vorteile konnen bei dem Einsatz eines Zweiphasenreaktors mit

einem Vorsittiger gegeniiber den klassischen Dreiphasenreaktoren erwartet werden:

Der Einfluss des Stoffiibergangs von der fliissigen Phase an den Katalysator bzw. der
Porendiffusion kann durch eine erhohte Stromungsgeschwindigkeit (schmalerer Reaktor
und/oder Kreislauffiihrung der Fliissigkeit) bzw. durch den Einsatz kleinerer Partikel
gezielt vermindert werden. (Im Falle des Zweiphasenreaktors ist der Druckverlust nicht so
entscheidend durch den Energieverbrauch bestimmt, sondern vielmehr durch die
mechanische Stabilitdt des Katalysators.) Dadurch 1ist eine hohere effektive

Reaktionsgeschwindigkeit je Reaktorvolumen und Katalysatormenge zu realisieren.

Der Reaktoraufbau ist im Vergleich zu klassischen Reaktoren fiir dreiphasige Systeme

einfacher.

Die Kreislauffiihrung einer Fliissigkeit ist apparativ und energetisch weniger aufwendig
als die von Gasen: Der geringere Gas- und Energieverbrauch durch den Wegfall der
Rekomprimierung des Kreislaufgases filhren zu geringeren Investitions- und

Betriebskosten.

Bei exothermen Reaktionen wird die Wéarme durch den hohen Fliissigkeitsanteil und die

Fliissigkeitsrezirkulation gut abgefiihrt.

Aufgrund des relativ geringen Gasanteils kann bei reaktiven Gasen, wie etwa Wasserstoff,

eine Erhdhung der Betriebssicherheit ermdglicht werden.

Ein Scale-Up vom Labormalstab auf den Mal3stab eines technischen Festbettreaktors ist

wesentlich einfacher als bei einem Dreiphasenreaktor.
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3 Ziel und Umfang der Untersuchungen

3.1 Zielsetzung der Arbeit

Im Kapitel 2.2 wurde bereits dargestellt, dass fiir die Auslegung eines mehrphasigen Reaktors
die Ermittlung der Reaktionskinetik des ausgewdhlten Systems von entscheidender Bedeutung
ist. Dabei sollte sowohl die intrinsische Kinetik der chemischen Reaktion als auch der

Einfluss des Stofftransports bekannt sein bzw. bestimmt werden.

Bei Untersuchungen zur Reaktionskinetik von Dreiphasenreaktionen werden iiblicherweise

bisher zwei Methoden eingesetzt (vgl. Kap. 2.3 ,, Literaturangaben ).

Die Kinetik wird unter Bedingungen untersucht, bei denen keine storenden Einfliisse der
Fluiddynamik und des Stofftransportes vorliegen, z. B. durch den FEinsatz fein
aufgemahlener Katalysatorpartikel in einem gut durchmischten Riihrkesselreaktor oder
durch Messungen in der Gasphase nach einer vollstindigen Verdampfung des unter
technisch relevanten Bedingungen fliissigen Eduktes. Diese Bedingungen sind dann

allerdings meist weit von denen eines technischen Dreiphasenreaktors entfernt.

Die Untersuchungen werden in einem Dreiphasenreaktor - meist im Labormafstab -
durchgefiihrt. Bei der reaktionskinetischen Interpretation der Ergebnisse wird der
Einfluss des Stofftransportes und der Hydrodynamik durch die Verwendung von
entsprechenden Korrekturfaktoren (z. B. aus Literaturangaben) beriicksichtigt. Die
Kinetik der chemischen Reaktionen kann dann allerdings nur ungenau bestimmt werden,
da die von verschiedenen Autoren angegebenen Korrelationen in einem weiten Bereich
streuen /44 - 56/. Entsprechend problematisch ist die Extrapolation der Messergebnisse

auf einen technischen Maf3stab.

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit sollten anhand der Modellreaktion der
heterogen-katalysierten Hydrierung von [-Octen systematische reaktionskinetische und
reaktionstechnische Untersuchungen durchgefiihrt werden, um sowohl die chemische Kinetik
als auch die effektive Reaktionsrate in einem technischen Reaktor zu studieren. Auferdem
sollte das Konzept des Zweiphasenreaktors mit Vorsdttiger getestet und durch entsprechende

kinetische Gleichungen ein technischer Reaktor nach diesem Konzept berechnet werden.
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3.1.1 Mikro- und makrokinetische Untersuchungen zur Ermittlung der

Formalkinetik

Zum Zweck der Ermittlung der Reaktionskinetik sollten ausfiihrliche mikro- und
makrokinetische  Untersuchungen (s. Kap. 2.2) anhand der Modellreaktion der
Ni-katalysierten Hydrierung von 1-Octen in einem gut durchmischten Riittelreaktor
(Niheres in Kap. 4.1) durchgefiihrt werden. Auf der Basis der Versuchsergebnisse sollte ein
formalkinetischer Ansatz aufgestellt werden, der alle EinflussgroBen auf die chemische
(intrinsische)  Reaktionsgeschwindigkeit  enthdlt. Dazu sollten die  mdglichen
Einflussparameter (Katalysatorkonzentration, PartikelgrofBe des Katalysators,

Wasserstoftkonzentration und Temperatur) variiert werden /110 a, b/.
3.1.2 Anwendung des Vorsittigerkonzeptes

Im Rahmen dieser Arbeit sollte auBlerdem ein Zweiphasenreaktor (Fliissigkeit und
Katalysator) mit einer Vorsdttigung der fliissigen Phase (hier mit Wasserstoff) als weitere
Methode zur Bestimmung kinetischer Daten von Mehrphasenreaktionen getestet werden.
Neben der chemischen Reaktion bestimmen dann ,,nur” noch Diffusionsvorgénge in der
auBeren Katalysatorgrenzschicht bzw. in den Katalysatorporen die effektive Reaktionskinetik,
da kein Stofftransportwiderstand mehr aus der Gasphase in die Fliissigkeit vorliegt. Dieses
wesentlich einfachere Reaktionssystem kann sehr genau unter praxisnahen Bedingungen
(PartikelgroBe und Fluidgeschwindigkeit) untersucht werden. Durch den anschlieBenden
Vergleich mit Untersuchungen in einem Dreiphasenreaktor kann dann auch der Einfluss der

Fluiddynamik und des Stofftransportes Gas/Fliissigkeit beurteilt werden.
3.1.3 Scale-Up auf der Basis der Untersuchungen im Labormalistab

Der Zweiphasenreaktor ist aber nicht nur ein Instrument filir kinetische Untersuchungen,
sondern auch eine interessante Alternative zu klassischen Dreiphasenreaktoren. Gestiitzt auf
die Untersuchungen im Labormafstab sollten daher auch Uberlegungen und eine
mathematische Berechnung fiir ein Scale-up auf einen technischen Malstab fiir das

Zweiphasensystem angestellt werden.
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3.2 Modellsystem der Hydrierung von 1-Octen an einem
kommerziellen Ni-Katalysator

Bei einer heterogen-katalysierten Reaktionsfiihrung ist die Katalysatorauswahl sehr wichtig.
Hydrierkatalysatoren lassen sich in zwei Gruppen -die metallischen und oxidischen
Katalysatoren - einteilen. Typischerweise kommen Metalle der Fe/ Pt/ Cu -Gruppen zum

Einsatz.

Neben den Arbeiten mit Nickel und Kupferchromat-Kontakten von Adkins /111, 112/, der
Herstellung von Pt-Katalysatoren von Adams /113, 114/ und der von hochaktiven
Ni-Katalysatoren fiir verschiedene Hydrierungen von Raney /115, 116/ wurde ein breites
Spektrum an Katalysatoren entwickelt /117 - 119/. Katalysatoren auf der Basis von Nickel

sind die am hédufigsten verwendeten Hydrierkatalysatoren.

Fiir die hier untersuchte Reaktion der heterogen-katalysierten Hydrierung von 1-Octen zu
n-Octan wurde ein bewéhrter kommerzieller Ni-Katalysator (NISAT) der Firma Siidchemie
ausgewdhlt. Wichtige Eigenschaften des angewendeten Katalysators sind in Tab. 5-1 in Kap.
5.1 erfafit. Die oben genannte Hydrierung wurde als Modellsystem ausgesucht, da sie eine
relativ einfache Reaktion ist, die praktisch nur aus einer gasformigen Phase - Wasserstoff -,
einer fliissigen Phase - 1-Octen - und dem festen Ni-Katalysator besteht. Auflerdem entsteht

nur ein Endprodukt (n-Octan).
3.3  Ubersicht iiber die durchgefiihrten Untersuchungen

Mikro- und makrokinetische Untersuchungen

Um die Kinetik von einem Dreiphasensystem, das aus einer Gasphase, einer Fliissigphase und
einem festen Katalysator besteht, besser zu verstehen, wurde die Hydrierung von 1-Octen in
einem Riittelreaktor (Slurry-Reaktor) mit einer definierten Menge des suspendierten
Nickel-Katalysators durchgefiihrt. Um die Einfliisse der Gas-Fliissig-, Fliissig-Fest-
Stoffiibergdnge und der Porendiffusion auf die effektive Reaktionsgeschwindigkeit zu
bestimmen und um anschlieend die intrinsische (chemische) Reaktionsgeschwindigkeit zu
charakterisieren, wurden die Reaktionsbedingungen systematisch variiert

(Octenkonzentration, Katalysatorskonzentration, Partikelgrofle, Druck und Temperatur).
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Anwendung des Vorsittigerskonzeptes

Die folgenden zwei Fille sollten fiir die Erprobung des Zweiphasenreaktors
(Vorsittigerkonzept) im Hinblick auf eine verbesserte Reaktionsfiihrung anhand der

genannten Modellreaktion untersucht werden:

1. Die flissige Eduktkomponente (hier  Octen) liegt (im  Vergleich  zur
Sdttigungskonzentration der gasformigen Komponente (hier Wasserstoff)) in geringer

Konzentration vor:

Dies entspricht in der industriellen Praxis Prozessen wie der Feinentschwefelung
schwefelhaltiger Erdolfraktionen, die einen geringen Schwefelgehalt von weniger als

etwa 0,1 Gew.-% S aufweisen, so z. B. vorentschwefeltes Dieselol.

2. Die fliissige Eduktkomponente liegt (im Vergleich zur Sdttigungskonzentration an
Wasserstoff bzw. an Synthesegas) in hoher Konzentration vor bzw. wird in reiner Form

eingesetzt:

Dies entspricht dem Fall einer Vielzahl von industriellen Prozessen der organischen
Chemie wie z. B die Hydrierung einfach oder mehrfach ungesittigter Verbindungen oder
der Nitrobenzolhydrierung. In allen Féllen handelt es sich um stark exotherme
Reaktionen. Die Kreislauffithrung der Fliissigphase bzw. im Fall des Dreiphasenreaktors
der gasformigen Phase muss die Kiihlung bei der meist adiabaten Fahrweise
gewihrleisten. Bei einem hohen Kreislaufverhdltnis der fliissigen Phase sind hohe
Umsitze dann jedoch nur bei sehr groBen Verweilzeiten zu realisieren (Ubergang vom

Verhalten eines Rohrreaktors in das Verhalten eines kontinuierlichen Riihrkessels).

Eine Verbesserung der Reaktionsfiihrung kann z. B. im Falle der Nitrobenzolhydrierung auch
dadurch erreicht werden, dass man eine weitere Fliissigkeit, die mit Nitrobenzol gut mischbar
ist und in der sich auBerdem Wasserstoff gut 16st, dem Einsatz zugibt und im Kreislauf fiihrt.
Der Nachteil einer solchen Reaktionsfiihrung ist dann allerdings, dass das Produkt vom

Losungsvermittler hinter dem Reaktor z. B. durch Destillation getrennt werden muss.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde das Vorséttigerkonzept an dem ausgewéhlten Modellsystem
— Hydrierung von 1-Octen zu n-Octan — getestet und entsprechende reaktionskinetische

Untersuchungen durchgefiihrt. Dabei wurden die wesentlichen EinflussgroBBen (Partikelgrof3e,
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Stromungsgeschwindigkeit, Kreislaufverhéltnis, Druck und Temperatur) systematisch

variiert.

Es wurden auch Versuche durchgefiihrt, in denen das neue Konzept des Einsatzes eines
Zweiphasenreaktors mit Vorsdttigung der Fliissigphase mit einem Dreiphasenreaktor

verglichen wird.

Aufgrund der Versuchsergebnisse der mikro- und makrokinetischen Untersuchungen in dem
sogenannten Riittelreaktor und der reaktionskinetischen Untersuchungen in dem
Zweiphasenreaktor mit Vorséttiger der Fliissigphase (Vorsittigerkonzept) wurden
Uberlegungen und mathematische Berechnungen fiir ein Scale-up auf einen technischen

MafBstab angestellt.
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4 Versuchsapparaturen und Versuchsauswertung

4.1 Versuchsapparaturen

Im Rahmen der vorgelegten Arbeit wurden zwei Versuchsanlagen mit einem Riittelreaktor
bzw. mit einem Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger eingesetzt. Der Riittelreaktor wurde fiir
mikro- und makrokinetische Untersuchungen und der Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger zur

Untersuchung des Vorsdttigerkonzepts verwendet.
4.1.1 Riittelreaktor'

Der sogenannte Riittelreaktor (Abb. 4-1) ist auf Isothermie hin ausgelegt. Er hat einen
regelbaren Heizmantel und ein Reaktorvolumen von 110 cm’, das mit reinem Octen bzw.
einer Octen-Octan Mischung und dem festen Katalysator beschickt wird. Der Katalysator ist
in der Flissigkeit suspendiert. Die genaue Beschreibung des Reaktors befindet sich im
Anhang A. Der Reaktor wird waagerecht mit einer Amplitude von 4 cm und einer Frequenz

von 260 min™ geschiittelt.

Reaktor

Abb. 4-1: Ansicht des Riittelreaktors (Suspensionsreaktor-UTKA)

" Entwickelt von Sokol’ski, der diesen Reaktor mit UTKA (deutsch: Ente) bezeichnete /98/.
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Abb. 4-2 zeigt das FlieBbild der Versuchsanlage.

TIC

Fliissigkeit
zufuhr ! :1 ] A A A

ANAAL L
T

Filter 260 min™

Abb. 4-2: Fliefbild des Riittelreaktors

Das Einsatzgas, hier Wasserstoff, wird mit einem konstanten Druck zugefiihrt. Die fliissige
Phase (1-Octen oder 1-Octen/n-Octan-Gemisch) wird im Reaktor vorgelegt. Der
Reaktionsverlauf wird anhand der Bestimmung der Zusammensetzung der fliissigen Phase
durch Probennahme in diskreten Zeitabstinden mittels Gaschromatographie verfolgt. Dabei
war die jeweilige Probenmenge (ca. 0,5 ml) so klein, dass sich im Reaktor keine messbare

Anderung der Katalysatorkonzentration einstellte.

Die Mikro- und Makrokinetik des Modellsystems, d. h. die Hydrierung von 1-Octen zu
n-Octan, wurden durch die  systematische  Variation der  Einflussgrof3en
Katalysatorkonzentration, Partikelgrofie des Katalysators, Druck, Octenkonzentration und

Temperatur untersucht.

4.1.2 Festbettreaktor (Betrieb im Rieselbett- und mit Vorsittigung der

fliissigen Phase)

Der nach dem Vorsittigerkonzept ausgelegte Festbettreaktor (Abb. 4-3) hat im Vergleich zu
einem Rieselbettreaktor (Lénge: 0,8 m und Durchmesser: 3,2 cm) /120/, einen einfachen
Autfbau. Die Léinge betrdgt 0,8 m und der Durchmesser 0,4 cm. Die Hauptbestandteile der
Versuchsapparatur (Abb. 4-4) sind der Festbettreaktor, ein Sittiger, in dem das zugefiihrte 1-
Octen zusammen mit dem im Kreislauf gefiihrten n-Octan und dem nicht umgesetzten
1-Octen mit Wasserstoff vorgesittigt wird, eine Kreislauf- und eine Feedstockpumpe. Die
vollstindige Séttigung der Fliissigkeit mit Wasserstoff wird wihrend des Versuches gepriift,

indem am Reaktorausgang und am Reaktoreingang der jeweils geloste Wasserstoff gemessen



44 KAPITEL 4. VERSUCHSAPPARATUREN UND VERSUCHSAUSWERTUNG

wird (s. Anhang A). Die mit Wasserstoff gesittigte Fliissigkeit wird in den Reaktor geleitet.
Die Abfuhr der Reaktionswirme erfolgt durch ein hohes Kreislaufverhdltnis der Fliissigkeit
und einen zwischengeschalteten Warmetauscher. Das System ist so ausgelegt, dass sich auch
hohe Kreislaufverhiltnisse realisieren lassen, so dass der Reaktor praktisch als Riihrkessel
betrachtet werden kann. Fiir reaktionskinetische Untersuchungen werden die verschiedenen
EinflussgroBBen (Partikelgrofie des Katalysators, Fluidgeschwindigkeit, Kreislaufrate, Druck
und Temperatur) wie schon im Riittelreaktor systematisch variiert. Das Vorséttigerkonzept

wird dann abschlieBend auch mit einem konventionellen Rieselbettraktor verglichen.

Rieselbettreaktor

Zweiphasenreaktor
mit Vorséttiger

Kreislaufpumpe

Feedstock-
pumpe

Abb. 4-3: Ansicht des Rieselbettreaktors und Reaktors nach dem Vorsdttiger-Verfahren

Der Laborrieselbettreaktor hat ein Katalysatorfestbett mit einem Festbettvolumen von 20 cm’.
Die Fliissig- und Gasphase werden in den Reaktor geleitet. Er wird unter Kreislauffiihrung der

Fliissigphase betrieben, um einen annéhernd isothermen Betrieb zu ermdglichen.

Der FlieBbild der Versuchsanlage mit beiden Reaktoren ist in Abb. 4-4 dargestellt. Die
Reaktorfithrung und die genaue Beschreibung des Reaktors befinden sich in Anhang A.
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4.2 Versuchsauswertung

Aus dem zeitlichen Verlauf der Octenkonzentration im Riittelreaktor bzw. aus der Steigung
lasst sich die Reaktionsgeschwindigkeit bezogen auf das Volumen der Fliissigkeit direkt

bestimmen:

_dCo,

% (4-1).

r, (COC’ l) =

Abb. 4-5 zeigt dies schematisch.

G,

mol/cm’

r(t*, C*) = (-AC/AD) |

t*, C*

AC

¢ ts

Abb. 4-5: Konzentrationsverlauf und  Bestimmung  der  Reaktionsgeschwindigkeit

(schematisch)

Die auf die Katalysatormasse bezogene Reaktionsgeschwindigkeit 7, wird aus dem Verhéltnis
der volumenbezogenen Reaktionsgeschwindigkeit 7y und der Katalysatorkonzentration
mga/Vr  ermittelt.  Wie im  Kap.2  bereits beschrieben, miissen folgende
Stofftransportvorgdnge, die die chemische Reaktionsgeschwindigkeit beeinflussen,

beriicksichtigt werden:

Gas-Fliissigkeit-Stoffiibergang von Wasserstoff:

Der Stoffiibergang aus der Gasphase an die Gas-Fliissig-Phasengrenze kann hier
vernachldssigt werden, da bei hohen Wasserstoffpartialdriicken der gasseitige

Stoffiibergangswiderstand verschwindet, da in der Gasphase aufgrund des geringen
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Octan/Octen-Partialdruckes praktisch reiner Wasserstoff vorliegt. Die
Reaktionsgeschwindigkeit des Stoffiibergangs aus der Gasphase in die Kernphase der

Fliissigkeit hin wird folgendermal3en dargestellt:

v =Ko, (Chy.. —~Ch,,1) (4-2).
Hierbei ist Cpy, ; die Konzentration von Wasserstoff in der Kernphase der Fliissigkeit und
C}; 5L die Sattigungskonzentration an der Gas-Fliissig-Phasengrenze, die nach dem Henry-

Gesetz zum Wasserstoffpartialdruck (etwa dem Gesamtdruck) proportional ist. Kgz g , Ist

dabei der Koeffizient, der den Transport des Wasserstoffs aus der Gasphase in die
Fliissigphase bestimmt. Aufgrund des oben beschriecbenen Wegfalls des gasseitigen

Transportwiderstandes gilt dabei:

Keru, =kcL 4L = Prr - 4L (4-3).

Experimentell wurde nur der Koeffizient Ky g, bestimmt, da der fliissigkeitsseitige

Stoffdurchgangskoeffizient kg1 bzw. der Stoffiibergangskoeftizient £;; und die spezifische

Phasengrenzfliche 4s; im Rahmen der Aufgabenstellung dieser Arbeit keine Relevanz haben

und auch experimentell nur schwer zu bestimmen sind.

Fliissig-Fest-Stofftransport von Wasserstoff und 1-Octen:

Die Geschwindigkeit des Stofftransports aus der Fliissigphase an die Katalysatoroberflache

wird wie folgt bestimmt:

tm =PBrs,i Ars (Ci.p =Cis) (4-4).
Der Index i bezielt sich sowohl auf Octen als auch auf Wasserstoff. C;gs ist dabei die
Konzentration an der duBleren Oberfliche des Katalysators. Die Konzentrationsabnahme des
Octens und des Wasserstoffs von der Kernphase der Fliissigkeit zur Katalysatoroberflache

bzw. deren Verhiltnis wird wie folgt ermittelt:

Coc,L =Coc,s  PLs,n,

_ (4-5).
Cr,,L=Cu,s Prs,oc

Die theoretische Untersuchung des dreiphasigen Slurry-Reaktors - insbesondere der

Stoffiibergang sowie die mikrokinetische Untersuchungen fiir die Reaktionen bei
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verschiedenen Reaktionsordnungen - wurde von verschiedenen Autoren /29, 32, 38, 72/
durchgefiihrt. Hierbei filhren die theoretischen Uberlegungen zum Stoffiibergang an einem
einzelnen Katalysatorpartikel zu der folgenden Beziehung fiir die Sherwood-, Reynolds- und

Schmidzahl /121/:

Sh=2+C-+Re-3/Sc (4-6).
Hierbei ist:  Sh = p-dp , Se=2 und Re=2 dp
D D 14

C liegt im Bereich von 0,3 bis 1, meist wird ein Wert von 0,66 fiir umstromte Einzelkugeln

angegeben.

Bewegen sich entweder die Teilchen mit derselben Geschwindigkeit wie die Fliissigkeit, d.h.
die Relativgeschwindigkeit ist gleich Null, oder ist der Partikeldurchmesser des Katalysators
sehr klein, ergibt sich die minimale Sherwood-Zahl fiir den Stoffiibergang fiir kugelférmige
Einzelpartikel zu Shyi, = 2. Fiir diesen speziellen Fall erhédlt man zugleich den minimalen
Stoffiibergangskoeffizienten [ min = 2 - D/d,. Daraus ergibt sich fiir das Verhéltnis zwischen
den Stoffiibergangskoeffizienten von Wasserstoff und Octen ein Wert von 4 (= Dya/Doy).

Im intensiv geschiittelten Riittelreaktor beeinflusst die Riittelgeschwindigkeit die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit. Im Rahmen dieser Arbeit wurden alle Versuche bei maximaler

Riittelgeschwindigkeit durchgefiihrt.

Wechselspiel von chemischer Reaktion und Porendiffusion:

Wie in Kapitel 2.2.3.3 ausgefiihrt, kann der formalkinetische Ansatz - gestiitzt durch die
nachfolgend noch vorgestellten Versuchsergebnisse - fiir die Modellreaktion der Hydrierung

von 1-Octen wie folgt dargestellt werden:

_k(M)-Coc - Ch, 4-7)
1+k2'CH2 ’

T'm

d.h. die Reaktionsgeschwindigkeit hdngt sowohl von der Octenkonzentration als auch von der
Wasserstoffkonzentration ab. Die Reaktion ist beziiglich der Octenkonzentration erste
Ordnung und beziiglich der Wasserstoffkonzentration zwischen nullter und erster Ordnung.
Es lassen sich damit zwei Grenzfille ableiten:

1. Bei ky-C ", >>1 gilt fiir die Reaktionsgeschwindigkeit ry,:
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k
T :é.COC (4-8).
2. Bei ky-Cpy, <<1gilt:
tm =k1-Coc - Ch, (4-9).

Neben dem Stofftransport aus der Fliissigphase an die Katalysatoroberflache kann auch noch
die Porendiffusion einen Einfluss auf die effektive Reaktionsgeschwindigkeit ausiiben. Dies
wird durch den Porennutzungsgrad m; beriicksichtigt, der sich durch das modifizierte Thiele-
Modul-®“ (s. Kap.2.2.3 und GI. (2-13)) fiir die beide Komponenten (i: 1-Octen oder
Wasserstoff) berechnen lasst:

Tm,eff tanh @';

i '
Fim (Di

(4-10).

Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit, die durch die Porendiffusion limitiert wird, kann bei

ky -Cp, >> 1 dann wie folgt

m =15 Coc (@-11),
2
und bei kj -Cpy, <<1 nach
tm =1 k1-Coc - Cp, (4-12)

bestimmt werden.

Wenn die Wasserstoffkonzentration an der Oberfliche und im Partikel groB3 ist

(Cu,,L >>Coc,1s ka-Cp, s >>1),so gilt fiir das Thiele-Modul fiir Octen:

ko -
D' =L- _MPp (4-13).
k2 Detf, 0c

Fir das Thiele-Modul fiir Wasserstoff @ H, gilt (bei den Randbedingungen

Coc,L *Coc,s5 Ch,,L <<Coc,L; ky-Cp, s <<1):

ki-p,-C
c1>'H2=L-\/ L'Pp =0cl (4-14),
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Aufgrund obiger Gleichungen ldsst sich die effektive Reaktionsgeschwindigkeit 7, flr

diese beiden Grenzfille berechnen:

Im, eff :km,eff 'COC,L (4-15).

Die gesamte Geschwindigkeitskonstante kmerr berlicksichtigt den Einfluss des
Fliissig-Fest-Stoffiibergangs und der Porendiffusion und schliet den Einfluss der

Wasserstoffkonzentration (fiir niedrige Wasserstoffdriicke) mit ein.

Auf der Basis der Gleichungen (4-2) bis (4-14) kann die effektive Reaktionsgeschwindigkeit

z. B. bei hoher Wasserstoffkonzentration und niedriger Octenkonzentration bestimmt werden:

-1
1 1
T, eff = + 'CO ,L (4-16)
e {ﬂLS,Oc “Ars  Toc 'kl/kz} ‘

Fiir den zweiten Grenzfall (hohe Octenkonzentration) gilt:

-1

Coc,L 1

Vm, eff { ‘ o Z ] Ch, Coc,L (4-17).
Prs,H, “ALs  MH, ki

Das oben bzw. in Kap. 2.4 aufgefiihrte Verfahren fiihrt schlieBlich zu Aussagen {iber die
kinetischen Parameter (k;, k2), den Stoffdurchgangskoeffizienten (kgr) und den

Stoffiibergangskoeffizienten aus der Kernphase der Fliissigkeit an die Katalysatoroberfldche
(fLs).

Fiir den kontinuierlichen Zweiphasenreaktor mit Vorsattiger wird die Octenkonzentration als
Funktion der LHSV? bzw. der modifizierten Verweilzeit t (mKat/Qreed) bestimmt. Der
verwendete Laborreaktor ldsst sich wie ein Stromungsrohrreaktor mit Riickfiihrung

behandeln. Abb. 4-6 zeigt den Kreislaufreaktor.

2 LHSV- Liquid hourly space velocity, m*/(m’g, - s
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Edukt
QF eed’ C’ein

Qges’ Cein, R¢—————— ~

Reaktor @

|
: [ Rec’ C’aus
|
|
|
QRec’ C’au% ________ :

Produkt

Abb. 4-6: Schematische Darstellung des Kreislaufreaktors

Als Kreislaufverhiltnis wird das Verhéltnis von zuriickgefiihrtem Mengenstrom (Qg..) zum

Feedstrom (Qpe.q) bezeichnet:

R PRec (4-18).

QFeed
Mit der Konzentration des reinen eingesetzten Octens (Cein = Coc,ein), der Konzentration an
Reaktoreingang (Ceinr = Coc,einr) (nach der Mischung mit den Kreislaufstromen) und der

Konzentration am Reaktorausgang Co. aus folgt aus der Stoftbilanz:

Vg
Qges 'Cein,R —ORec " Caus _-[O rydVg =0 (4-19).

Fir kleine Anderungen der Konzentration (Cgin, r ~ Caus), d. h. fiir einen differentiellen
Reaktor, kann die Reaktionsgeschwindigkeit wie folgt bestimmt werden.

- Qges 'Cein,R _Qges “Caus _ OFeed (1 +R) '(Cein,R —Caus) (4-20).

mgat M Kar

Fiir den Umsatz des eingesetzten Octens gilt:
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_ COc, ein — COC, aus

X (4-21).
COC, ein
Fiir einen Rohrreaktor ohne Kreislauf gilt fiir den Umsatz (X):
_ -k, T
X=1-e"m (4-22).

Fiir einen Riihrkessel, d. h. fiir ein unendlich groBes Kreislaufverhéltnis, lautet der Umsatz als
Funktion der modifizierten Verweilzeit, die das Verhéltnis von Katalysatormasse zum

Feedstrom (Tt = mka/Qreed) Wiedergibt:

_ ket (4-23).
l+k, 7

Fiir einen Kreislaufreaktor wird der Umsatz je Reaktordurchgang wie folgt beschrieben:

_ COC, ein,R — COC, aus

XRr (4-24).

COC, ein,R

Fiir einen Kreislaufreaktor mit einem konstanten Kreislaufverhdltnis R gilt fiir Reaktionen

erster Ordnung;:

l—exp(km .T)
X = R+1 (4-25).
R ~ex (km-z')
R+1 P R+1

Umformung ergibt fiir den Zusammenhang des Umsatzes je Reaktordurchgang Xz und den im

Reaktorsystem insgesamt erreichten Umsatz X:

X:M (4-26).
1+R-Xp

Abb. 4-7 zeigt das Umsatzverhalten bei verschiedenen Kreislaufverhiltnissen.
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Abb. 4-7: Umsatzverhalten eines Kreislaufreaktors bei verschiedenen Kreislaufverhdltnissen

(X: Umsatz im Reaktionssystem insgesamt; Xg: Umsatz je Reaktordurchgang)

Ein Vorteil des Kreislaufreaktors ist es, dass die Reaktion isotherm durchgefiihrt werden

kann. Er dient auch als ein Umsatzverstarker.
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5  Versuchsergebnisse und Diskussion
5.1 Charakterisierung des Nickelkatalysators
5.1.1 Zusammensetzung und Stoffdaten

Fiir die Modellreaktion der Hydrierung von 1-Octen zu n-Octan wurde ein kommerzieller
Katalysator mit der Bezeichnung NISAT der Firma Siid-Chemie eingesetzt. Die wichtigsten
Stoffdaten des Katalysators sind in Tab. 5.1 angegeben.

Tab. 5-1: Charakteristische Stoffdaten' des Ni-Katalysators

Nickel-Katalysator NISAT 1,5 mm

Katalysatorbezeichnung und Form . .
CDS Extr. RS (Siid-Chemie)

52 +4 Gew. % Ni

Zusammensetzung 28 + 3 Gew. % SiO,
10 £ 1 Gew. % ALO;
Schiittdichte p (Mga/Vschit) 0,6 - 0,75 g/em’
Scheinbare Dichte des Katalysatorpartikels pp 1.5 g/em’
(mp/Vyp)
spezifische dulere Oberfliache Ay, (fiir dp, = 0,7 mm) 57 cm®/gka
spezifische innere Oberfliche Aggr 250 m%/ g
Porenvolumen Vpye, (BET) 0,36 cm’/ g
mittlere Porendurchmesser dpge 5,7 nm

5.1.2 Effektive Diffusionskoeffizienten von Octen und Wasserstoff im

Porensystem und Tortuosit:t

In pordsen Katalysatoren erfolgt der Transport der reagierenden Spezies bzw. der Abtransport

der Reaktionsprodukte im Porensystem durch molekulare Bewegung (Diffusion).

Zur Bestimmung des sogenannten effektiven Diffusionskoeffizienten muss zundchst der

molekulare Diffusionskoeffizient D in der fluiden Phase betrachtet werden /39, 122/. Der

' Die Bestimmung der charakteristischen GroBen ist im Anhang C beschrieben.
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Index i bezieht sich auf die Reaktionskomponenten (Wasserstoff und 1-Octen) und j auf das

Losungsmittel (Octan).
Eine empirische Beziehung fiir die Bestimmung des Diffusionskoeffizienten in verdiinnten
Fliissigkeiten wurde von Wilke und Chang entwickelt /123/.

0,5
_ T(X, M»)™
D;j =74-10 10 T(XaMp) ™

(5-1).
0,6
M Vb

Hierbei ist X, ein empirischer ,,Assoziationsparameter des LoOsungsmittels, M, die
Molekularmasse des Losungsmittels, 4 die Viskositit der Losung und V), das Molvolumen der
diffundierenden Spezies (s. Tab. C-3 und C-4 im Anhang C). Fiir nicht assoziierende
Losungsmittel (wie z.B. Benzol, Ether, Heptan) wird X, als 1 angenommen. Fiir
Vp>027- (X, M 2)1’87 wird der Diffusionskoeffizient wie folgt bestimmt:

1051077

i 1/3
:U'Vb

(5-2).

Die Diffusionskoeffizienten von 1-Octen und Wasserstoff in Octan als Losungsmittel wurden

bei verschiedenen Temperaturen durch die Gl. (5-1) berechnet. Bei einer Temperatur von

100°C wurde der Diffusionskoeffizient von 1-Octen zu Dy, =54-10°cm? /s und von

Wasserstoff zu Dy, =2,3- 10~ em? /s bestimmt,

Der Diffusionskoeffizient ist stark von der Temperatur abhingig (vgl. auch Anhang C,

Tab. C-4):
Epig
D,=D,-e RT (5-3).

Aus der Gl. (5-3) bzw. aus dem entsprechenden Diagramm (Abb. 5-1) wurde die
Diffusionsenergie Ep;y zu 11,7 kJ/mol und der Faktor Dy fiir Wasserstoff bzw. 1-Octen nach
Wilke-Chang zu 1,05 - 102 cm?/sund 2,3 107 cm?*/s bestimmt.
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1,E-02 E
. — - — - fir 1-Octen

1.E-03 E fiir Wasserstoff
= R
9 1,E-04 E
= 3 g
= F S
R [ ~~—_

=~ ~—
1,E-05 E
1,E-06 1 1 1
0,002 0,0025 0,003 0,0035 0,004
1/Tin K

Abb. 5-1: Diffusionskoeffizienten von 1-Octen und Wasserstoff (berechnet durch
Gl (5-1)) /124/

Der sogenannte effektive Diffusionskoeftizient in den Poren ist allerdings kleiner als Dj;, da
die Diffusion in den Poren durch die Porositidt und durch die Tortuositit des Katalysators

beeinflusst wird:

Dl]gp

Dij,eﬁ‘ = TP (5-4)

In einigen Literaturstellen wird statt der Tortuositéit tp der Labyrinthfaktor y verwendet, der

der Kehrwert der Tortuositét ist /125/.

(Anmerkung: Da es sich hier um die Diffusion in einer Fliissigkeit handelt, spielt die in
gasgefiillten Poren unter Umsténden relevante Knudsendiffusion (Wandst6Be) aufgrund der

geringen mittleren freien Weglénge keine Rolle.)

Wegen der paramagnetischen Eigenschaften des Ni-Katalysators konnte der effektive
Diffusionskoeffizient nicht mit Hilfe von NMR-Methoden (Pulsed-Gradient-NMR) bestimmt
werden /126/.
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Experimentelle Bestimmung der Tortuositit

Aus dem Austausch von einer in den Poren vorgelegter Substanz (n-Hexan) gegen eine
fliissige Substanz (n-Heptan) erhilt man den Labyrinthfaktor” (1/7), wie in Abb. 5-2 graphisch
dargestellt.

1,2

1,0 focomooen [

0,6 6-(1+a)

CC6/CC6 inf

0,0 1 1 1 1

0 1 2 3 4 5
t0,5 0,5

in min
Abb. 5-2: Austausch von n-Hexan gegen n-Heptan, Zeitlicher Verlauf der Zusammensetzung
der freien fliissigen Phase (a=Vporen/Vissung =0,012; t"ist die Zeitkonstante) /127/
Cce ist die Konzentration des aus den Poren in die Umgebung diffundierenden Hexens. Ccg inf
ist die Konzentration des Hexens, die sich nach dem vollstindigen Konzentrationsausgleich
einstellt.
Mit Hilfe des 7* -Werts aus der Kurve, des effektiven Diffusionskoeffizienten (Djj, cfr) und des
Partikelradiuses (R) kann die Tortuositit wie folgt bestimmt werden:
, R? 1 Djjeg-7
’r=——m = 1, =—=—"—

p

(5-5).
Djj o - X X R?

Der kommerzielle Ni-Katalysator hat eine komplexe Form (Abb. 5-3).

? Das verwendete Verfahren und die darauf basierende Bestimmung der Tortuositit sind in Anhang C

beschrieben.
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dp: 1,2 mm

Abb. 5-3: Form des Ni-Katalysators

Aufgrund der Komplexitit der Katalysatorform erwies sich eine exakte Bestimmung des fiir
die Berechnung der Tortuositit notwendigen charakteristischen Radius als schwierig. Fiir den
verwendeten Ni-Katalysator mit einer charakteristischen Lange von 0,35 mm (Vpart = Viugel)
lieB sich der Labyrinthfaktor zu 0,37 bestimmen. Dies entspricht eine Tortuositét von 2,7. Fiir
einen angenommenen Zylinder mit Radius von 0,6 mm erhdlt man fiir die Tortuositit einen

Wert von 3,5.

Durch die GI. (5-4) wurde der effektive Diffusionskoeffizient von Octen fiir die

Modellreaktion der Hydrierung von 1-Octen zu 1 - 10 cm?/s (tp = 3) bestimmt.

Zusammenfassend kann man feststellen, dass fiir den kommerziellen Ni-Katalysator der
Firma Siid-Chemie (NISAT, 1,5 mm, CDS Extr. RS) die charakteristischen Grofen (innere
Oberfliche, Porositdt, Porendurchmesser, Porenradienverteilung) durch die BET-Methode
und Quecksilberporosimetrie mit hinreichender Genauigkeit bestimmt wurden. Andere
wichtige Parameter, wie etwa der effektive Diffusionskoeffizient und die Tortuositit,
erwiesen sich als experimentell und theoretisch schwieriger zugénglich, da zum einen der
Katalysator paramagnetisch ist und auch eine komplexe geometrische Form besitzt. Im
Rahmen dieser Arbeit wurde die Tortuositét auf der Basis der experimentellen Ergebnisse zu

3 angenommen.

In Tab. 5-2 sind die wichtigen experimentellen und theoretischen Daten wiedergegeben, die

fiir weitere Auswertungen notwendig sind.
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Tab. 5-2: Stoffiibergangsparameter und einige weitere physikalische Grofsen der fliissigen

bzw. gasformigen Spezies

Diffusionskoeffizient Do, von 1-Octen (in der
fliissigen Octen/Octan- Mischung, 100 °C)

Diffusionskoeffizient Dy, von Wasserstoff (in der
fliissigen Octen/Octan-Mischung, 100 °C)

Porositit des Katalysators €, (= Vpore © Pp)
Tortuositét des Katalysators T,

Effektiver Diffusionskoeffizient Deg i (1 = Hz, Octen)
Fliissig-Fest-Stoffiibergangskoeffizient fs;

Wasserstoffloslichkeit in der fliissigen Phase
(gemessen),

Zum Vergleich Wert aus /128/
kinematische Viskositit der Fliissigkeit v (100 °C)

54 107 cm*/s

2,4 10 cm?/s

0,5
3
€p/Tp * Douik,i = 0,17 - Dpui i
Sh; - Do i/ dp /121/
6,6 - 10" mol/(cm’ - bar) (100 °C)

6,4 - 10 mol/(cm’ - bar) (25 °C)
39107 cm?/s

5.2 Reaktionskinetische Untersuchungen zur Octenhydrierung

5.2.1 Katalysatoraktivierung

Nach den ersten Versuchen wurde festgestellt, dass der kommerzielle Ni-Katalysator der
Firma Siid-Chemie ohne Vorbehandlung seine Aktivitdt verlor, obwohl fiir jeden Versuch
frischer Katalysator eingesetzt wurde. Der Katalysator wurde daher fiir weitere Versuche

zunidchst aktiviert. Abb. 5-4 zeigt den Octenkonzentrationsverlauf fiir die Reaktion mit

reduziertem Katalysator und mit nicht reduziertem Katalysator.
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Abb. 5-4: Konzentrationsverlauf von [-Octen mit und ohne Katalysatoraktivierung.
(Katalysator: NISAT, 1,5mm, CDS Extr. RS, Sid-Chemie; d,=0,7 mm,
Mgar = 0,35 g pges= 7 bar; T = 100°C; Riittelreaktor)

Die Katalysatoraktivierung im Riittelreaktor erfolgte daher anschlieend stets vor jedem
Versuch. Zunichst wird die fiir einen Versuch benétigte Katalysatormenge eingewogen und
in den Reaktor eingebracht. Nachdem die Luft im System durch den Wasserstoffstrom
entfernt wurde, wird unter konstantem Wasserstoffdruck von etwa 2 bar mit leichter
Stromung bei 150°C der Katalysator ca. eine Stunde reduziert. Der reduzierte Katalysator
wird dann auf die Reaktionstemperatur gebracht (z. B. 100 °C), anschlieBend setzt die
Reaktion nach dem Einspritzen des fliissigen 1-Octens oder der 1-Octen/n-Octan-Mischung in

den Reaktor ein. Dieser Zeitpunkt wird als Versuchsbeginn betrachtet.

5.2.2 Untersuchungen zur Festlegung der Versuchsparameter zur
Bestimmung der Kinetik der chemischen Reaktion (frei von

Stofftransporteinfliissen)

5.2.2.1 Vorbemerkungen zur kinetischen Analyse der 1-Octen-Hydrierung

Wenngleich die Hydrierung von 1-Octen eine vergleichsweise einfache Reaktion mit nur

einem Endprodukt (n-Octan) ist, so ergibt sich doch bei der Versuchsauswertung das



KAPITEL 5. VERSUCHSERGEBNISSE UND DISKUSSION 61

Problem, dass neben der direkten Hydrierung von 1-Octen zu n-Octan auch eine

Isomerisierung durch Doppelbindungsverschiebung stattfindet (Abb. 5-5).

1-Octen

/ \ Isomere

n-Octan €<—— 1-, 2-, 3-, und
4-Octen

Abb. 5-5: Reaktionsschema der 1-Octen-Hydrierung und Isomerisierung

Die Analyse der Kinetik der chemischen Reaktionen, die noch in Kap. 5.2.3 genauer
dargestellt werden wird, hat dabei ergeben, dass die Hydrierung aller Octen-Isomere (1-, 2-,
3-, 4-Octen) mit der praktisch gleichen Reaktionsgeschwindigkeit erfolgt. Fiir die
Versuchsauswertung bzw. die Betrachtung von moglichen Stofftransporteffekten muss daher
lediglich die Anderung der Konzentration aller Octen-Isomere betrachtet werden, was die
kinetische Auswertung erleichtert. Nachfolgend wird daher unter Co, stets die Konzentration

aller Octene verstanden.

Es sei auflerdem angemerkt, dass im Bereich hoher Octenkonzentration auch die
Reaktionstemperatur in den ersten Minuten der Reaktion durch die Exothermie der

Hydrierung um bis zu 10 K hoher liegt als die (angegebene) angestrebte Temperatur.

5.2.2.2 Einfluss der Katalysator- und der Octenkonzentration

Um den Einfluss des Gas-Fliissig-Stofftransports zu betrachten bzw. auszuschlieBen, wurden
zundchst Versuche durchgefiihrt, bei denen die Katalysatorkonzentration variiert wurde.
Abb. 5-6 zeigt den zeitlichen Octenkonzentrationsverlauf fiir grofe Katalysatorpartikel
(0,7 mm) und fiir kleine Katalysatorpartikel (0,045 mm). Hier kann man deutlich erkennen,
dass bei hoheren Octenkonzentrationen und grofleren Partikeldurchmessern des Katalysators
die Reaktion beziiglich der Octenkontentration nullte Ordnung ist bzw. der Gas-Fliissig-

Stofftransport eine dominierende Rolle spielt.
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Abb. 5-6: Octenkonzentrationsverlauf bei der Hydrierung von 1-Octen (Katalysator: NISAT,
Stid-Chemie, d, = 0,045 und 0,7 mm; Cgq = 0,17 und 5,83 mg/cm3; Dges = 7 bar;
T = 100°C; Riittelreaktor)

Bei der logarithmischen Auftragung (Abb. 5-7) ist zu erkennen, dass die Reaktion ab
Octenkonzentrationen von etwa 20 % beziiglich des Octens nullter Ordnung fiir die grobere

Katalysatorfraktion ist. Fiir kleine Partikel ist sie dies im gesamten Konzentrationsbereich.
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Abb. 5-7:  Octenkonzentrationsverlauf bei der Hydrierung von 1-Octen (Bedingungen sind
wie in Abb. 5-6)

Anschliefend wurde die Hydrierung von 1-Octen bei Katalysatorkonzentrationen von 0,17 bis
6,7 mg/cm’ fiir kleine Katalysatorpartikel (40 bis 50 um) durchgefiihrt. Bei geringeren
Katalysatorkonzentrationen bis etwa 1- 10~ gg./cm’ steigt die Reaktionsgeschwindigkeit
zunichst mit der Katalysatorkonzentration an. Bei weiterer Konzentrationssteigerung wird die
Reaktionsgeschwindigkeit nicht mehr sehr stark erhoéht. Um den alleinigen Einfluss der
Katalysatorkonzentration = zu  zeigen, wurde in  Abb. 5-8 die effektive

Reaktionsgeschwindigkeit bei konstanten Octenkonzentrationen aufgetragen.
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Abb. 5-8: Einfluss von der Katalysatorkonzentration auf die volumenbezogene effektive
Geschwindigkeitskonstante bei der Hydrierung von 1-Octen (Katalysator: NISAT,
Stid-Chemie, d, = 0,045 mm, pges = 7 bar; T = 100°C; Riittelreaktor)

Abb. 5-8 zeigt, dass die effektive volumenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit ab einer
Katalysatorkonzentration von mehr als etwa 1-10° g/em® durch den Gas-Fliissig-
Stofftransport limitiert wird, so dass eine weitere Katalysatorzugabe zu einer geringeren bzw.
keiner Erhohung der Reaktionsgeschwindigkeit mehr fiihrt. Der sich aus dem Kurvenverlauf
mit 50 % Octen andeutende Grenzwert von etwa 0,2 mmol/(cm’ - min) entspricht dann der

Geschwindigkeit des reinen Stoffiibergangs des Wasserstoffs in die Fliissigkeit.

In Abb. 5-9 st der Einfluss der Katalysatorkonzentration auf die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit (7,) analog zu Abb. 5-8 fiir groere Katalysatorpartikel (0,7 mm)
dargestellt.
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Abb. 5-9: Einfluss der Katalysatorkonzentration auf die effektiven Reaktionsgeschwindigkeit
bei der Hydrierung von 1-Octen (Katalysator: NISAT, Siid-Chemie, d, = 0,7 mm;
Dges = 7 bar; T = 100°C; Riittelreaktor)

Ab einer (in diesem Fall allerdings hoheren Katalysatorkonzentration) wird erwartungsgemaf
wiederum der gleiche Grenzwert erreicht. Die Anfangssteigung bei geringen
Katalysatorkonzentrationen ist allerdings beim Einsatz der groBeren Katalysatorpartikel
deutlich geringer, da offensichtlich in diesem Bereich der Katalysatorkonzentration noch der
Stofftransport aus der fluiden Phase an die Katalysatoroberflache und im Porensystem einen

Einfluss ausubt.

Um die Einfliisse der Partikelgrofle, der Katalysator- und der Octenkonzentration noch niher
zu Dbetrachten, wurden Versuche durchgefiihrt, bei denen (reines) 1-Octen bei
Katalysatorkonzentrationen von 1 - 107 g/cm’ (Partikeldurchmesser: 0,05 mm), 2 - 10 g/cm’

(dp = 0,35 mm) und 6 - 10 g/cm’ (dp = 0,7 mm) umgesetzt wurde.

Abb. 5-10 zeigt deutlich, dass die effektive Reaktionsgeschwindigkeit im Riittelreaktor durch
den Stofftransport aus der Gasphase in die Fliissigphase sowohl bei hohen Konzentrationen

des Katalysators als auch von 1-Octen limitierend wird.

Weitere Experimente zeigen, dass auch bei hohen Driicken die Anfangsgeschwindigkeit fiir

Coc= 100 % nur durch den Gas-Fliissig-Stoffiibergang bestimmt wird. Anhand der Abb. 5-10
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lasst sich schlieen, dass fiir niedrige Cka: - Co. — Werte die Reaktionsgeschwindigkeit durch
den Stoffiibergang aus der Gasphase in die Fliissigphase nicht begrenzt wird. Aufgrund dieser
Erkenntnisse wurden die Versuche zur Erfassung der weiteren kinetischen Parameter bei

Werten fiir den Faktor Co, - Cka von weniger als 1 mmol - mgKat/cm(’ durchgefiihrt.

1
* PH
" max = koL AeL Cr,, = PrL - AeL H2
IE O 7 D
E g /
«? F - Gas-Fliissig-Stoffiibergang
5 des Wasserstoffs
S _
£ 001 . d,=0,35 mm
£ :
= d,=0,05 mm
S~
S
~ 0,001
0,0001 — =i (N NN ET] L1l
0,001 0,01 0,1 1 10 100

Coc* Cyat In mmol/cm’ - mg/cm3

Abb. 5-10: Einfluss der Katalysator- und der Octenkonzentration auf die volumenbezogenen
Reaktionsgeschwindigkeit bei der Hydrierung von 1-Octen (Katalysator: NISAT,
Stid-Chemie; pges = 7 bar; T = 100 °C; Riittelreaktor)

Aus der maximal erreichten volumenbezogenen Reaktionsgeschwindigkeit, die durch die
Limitierung durch den Stofftransport des Wasserstoffs aus der Gas- in die Fliissigphase
bestimmt wird, kann mit der Wasserstoffsséttigungskonzentration (hier bei 7 bar) das Produkt
aus dem Stoffdurchgangskoeffizient und Austauschfliche (kgL - AL = PrL - AcL) bestimmt
werden. Es ergibt sich fiir den verwendeten Riittelreaktor ein Wert von 4,3 min™'. In typischen
Riihrkesselreaktoren liegt dieser Wert bei 0,2 - 50 min™ /19/. Der in dieser Arbeit verwendete

Riittelreaktor verhélt sich daher wie ein sehr gut durchgemischter Riihrkesselreaktor.
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5.2.2.3 Einfluss des Partikeldurchmessers

Einfliisse sowohl des Stofftransportes aus der Fliissigphase an die Katalysatoroberfldache als
auch der Porendiffusion auf die effektive Reaktionsgeschwindigkeit konnten durch Variation

des Partikeldurchmessers bestimmt werden (Abb. 5-11).

Fiir PartikelgroBen kleiner 0,1 mm ist die Reaktionsgeschwindigkeit unabhidngig vom
Partikeldurchmesser (fiir Co. < 10 %). Die Versuchsdaten (Kurve Co. vs. Zeit) zeigen, dass
die Reaktionsgeschwindigkeit der Hydrierung von 1-Octen beziiglich der Octenkonzentration
in diesem Bereich erster Ordnung ist. In Abb. 5-11 ist der Einfluss des Partikeldurchmessers

auf die effektive Geschwindigkeitskonstante dargestellt.
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chemische Kinetik
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20 | Stofftransporthemmung
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Abb. 5-11: Einfluss der Partikelgroffe auf die Reaktionsgeschwindigkeit bzw. die effektive
Geschwindigkeitskonstante (Katalysator: NISAT, Siid-Chemie; T = 100°C; pges =
7 bar; Co.< 10 %;, Riittelreaktor)

In dem Bereich, in dem die Reaktionsgeschwindigkeit durch die Geschwindigkeit der
chemischen Reaktion und nicht durch den Stofftransport aus der Fliissigphase an die
Katalysatoroberfliche oder durch die Porendiffusion limitiert wird, kann die intrinsische
Reaktionsgeschwindigkeit (r,) bestimmt werden. Bei einer Vergroferung des
Partikeldurchmessers wird die Reaktionsgeschwindigkeit durch den Stofftransport aus

Fliissigphase an den Katalysator und durch die Porendiffusion beeinflusst (Abb. 5-12).
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In diesem Fall hdngt die effektive Geschwindigkeitskonstante von den Einflussgrofen des

Stoffiiberganges und der Porendiffusion ab und wird wie folgt bestimmt.

1
kefr, ges = - - (5-6).
‘ (ﬁLS ’ ALS) ! + (77P0re km) !

100 ¢

Porendiffusion
Sh> 100

Nutzungsgrad (r ,, ¢f/ Yp) in %
=

1 1 1 L 1 11111
0,01 0,1 1 10
Partikeldurchmesser in mm

Abb.5-12: Einfluss der Partikelgroffe auf die Reaktionsgeschwindigkeit bzw. den
Katalysatornutzungsgrad (Katalysator: NISAT, Siid-Chemie; mg,= 0,05-0,35g
T = 100°C; pges = 7 bar; Coc < 10%; Riittelreaktor)

Fir die gegebenen Reaktionsbedingungen (pges =7 bar, T =100°C, Co. <10 %) wird der
Einfluss des Stofftransportes vor allem durch die Porendiffusion verursacht. Das weist darauf
hin, dass der Fliissig-Fest-Stofflibergang des Octens im Riittelreaktor im Vergleich zu

unbewegten Partikeln (Sh = 2) deutlich verbessert wird.

5.2.3 Bestimmung der kinetischen Parameter der chemischen Reaktion
der Octenhydrierung

Um die chemische Kinetik zu bestimmen, muss man alle Stofftransportvorgdnge ausschlief3en
konnen. Anhand der Ergebnisse der vorstehend beschriebenen Untersuchungen lassen sich
Stofftransportphdnomene  fiir  Partikelgroffen  kleiner 0,1 mm  und  fiir  eine

Katalysatorkonzentration unter 1 mg/cm’ ausschliefen. Die nachfolgend beschriebenen
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Versuchsergebnisse zur chemischen Kinetik wurden daher bei entsprechenden Bedingungen

erzielt.

5.2.3.1 Einfluss der Isomerisierung (Doppelbindungsverschiebung) auf die
1-Octen-Hydrierung

Die gaschromatographische Analyse zeigt, dass neben einer Hydrierung des 1-Octens auch
eine Isomerisierung in 2-, 3- und 4-Octen (cis und trans) stattfindet. Diese Isomere werden

dann ebenfalls hydriert. Das Reaktionsschema zeigt Abb. 5-13.

1-Octen
(A)
I% i/ \fl
Isomere
n-Octan 2-, 3- und
© 4-Octen
K, (B)

Abb.5-13: Reaktionsschema der Octenhydrierung und der Isomerisierung

(Doppelbindungsverschiebung)

Fir den Konzentrationsverlauf von 1-Octen (A) gilt unter der Annahme, dass die

Reaktionsgeschwindigkeiten beziiglich der Konzentration von 1-Octen erster Ordnung ist:
Cy=Cyp-e F1rka)e (5-7).

Hierbei ist t die modifizierte Verweilzeit. Die experimentelle Kurve wurde mit Gl. (5-7)

gefittet. Durch die Niherung wurde die Summe von K; und K> zu 276 cm’/(g - min) bestimmt.

Fiir den Konzentrationsverlauf der iibrigen Octenisomere (B) gilt, wenn man diese vereinfacht
summarisch betrachtet und Reaktionen erster Ordnung fiir die Isomerisierung und Hydrierung

annimmt;

_KiCao o~ (K1tKy)r _ —K37 (5-8).

Cp =
BT Ky-K -K,

Abb. 5-14 zeigt die gemessenen Werte und die mit Hilfe der Gl. (5-7) und Gl. (5-8) erzielte
beste Anpassung. Aufgrund der Berechnungen wurden die Konstanten K| zu 86 cm’/(g - min),

K> zu 192 em®/(g - min) und K3 zu 180 cm’/(g - min) ermittelt.
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Abb. 5-14: Vergleich von Messung und Berechnung: Konzentrationsverldufe von 1-Octen,
den 2-, 3- und 4-Isomeren (cis- und trans-) und den gesamten Octenen.
(Katalysator: NISAT, Siid-Chemie, d, = 0,045 mm, mgy = 0,01 g, pees= 7 bar,
T = 100°C, Riittelreaktor)

Demnach ist die Reaktionsgeschwindigkeit fiir die Entstehung der Isomere viel langsamer als
die Hydrierreaktionen aller Octene. Die Hydrierung von 1-Octen ist geringfiigig schneller als
die Hydrierung der Isomere, da die Doppelbindung am Rand fiir die Hydrierung die sterisch

giinstigere Position ist.

Da die Reaktionsgeschwindigkeiten der Hydrierungen von 1-Octen und der {iibrigen
Octenisomeren fast identisch sind, kann fiir die weitere Bestimmung der
Reaktionsgeschwindigkeit der Hydrierung die Konzentration aller Octene (1-Octen und der

Octenisomere) betrachtet werden.
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5.2.3.2 Einfluss des Wasserstoffdruckes und der Octenkonzentration
Abb. 5-15 zeigt den Einfluss des Wasserstoffpartialdruckes auf den Octenumsatz fiir feine

und grobere Katalysatorpartikeln.
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Abb. 5-15 a: Variation des
Wasserstoffdruckes. (Katalysator:
NISAT, Siid-Chemie; d, = 40 — 50 um,
100 °C)

R 3
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Abb. 5-15 b: Variation des
Wasserstoffdruckes. (Katalysator:
NISAT, Siid-Chemie; d, = 0,7 mm,
0,35 g, 100 °C)

Um die kinetischen Gro3en zu bestimmen, wurde der formalkinetische Ansatz (Gl. (4-7)) wie
folgt umgestellt:
Cy, 1

_—-I—k—z'CH2

-2 = (5-9).
) /COC kl kl

In Abb. 5-16 sind die nach GI. (5-9) liniearisierten Messergebnisse dargestellt. Das Verhéltnis
der Geschwindigkeitskonstanten &, und k; ergibt sich aus der Tangentensteigung und k; aus
dem Abszissenabschnitt. Fiir Wasserstoff wurde dabei der Wert angenommen, der sich aus
dem Henry-Gesetz ergibt (pa2/H), d. h. es wurde unterstellt, dass sich in der fluiden Phase der
Gleichgewichtswert der Wasserstoffloslichkeit eingestellt hat.
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Abb. 5-16: Einfluss des Wasserstoffdruckes auf die effektive Geschwindigkeitskonstante der
heterogen-katalysierten Hydrierung von 1-Octen (Katalysator: NISAT, Siid-
Chemie, d, =45 um, Cky=083-107 giu/cm’; T =100°C; Co. < 10 %;

Riittelreaktor)

Nach der GI. (5-9) und Abb. 5-16 ergibt sich fiir k; ein Wert von 3,3 - 10’ cm®(mol - min - g)

und fir 4, ein Wert von 2,2 - 10° cm’/mol.

Abb. 5-17 zeigt den Einfluss des Wasserstoffpartialdruckes auf die effektive
Geschwindigkeitskonstante K eff  (#'m, eff /Coc,1iq) flir Partikeldurchmesser von 50 pm

(Coc <10 %) und von 0,7 mm (Co. < 10%).

Fiir Partikeldurchmesser von 50 pm und Wasserstoffpartialdriicke von mehr als 5 bar ist die
Reaktionsgeschwindigkeit nullter Ordnung beziiglich der Wasserstoffkonzentration
(km = konstant). Fiir einen Partikeldurchmesser von 0,7 mm ist die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit aufgrund der Einfliisse des Fliissig-Fest-Stofftransportes und der

Porendiffusion im Vergleich zu kleineren Katalysatorpartikeln geringer.
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Abb. 5-17: Einfluss des Wasserstoffdruckes auf die effektive Geschwindigkeitskonstante der
heterogen-katalysierten Hydrierung von [-Octen. (Katalysator: NISAT, Siid-
Chemie; Cka = 5,8 - 107 gga/cnt’ fiir d, = 0,7 mm; Ciar = 0,83 - 107 gyui/cm’ fiir
d, =45 um; T = 100°C; Co. < 10 %, Riittelreaktor)

5.2.3.3 Einfluss der Temperatur

Wie bereits in Kapitel 2.2.2 diskutiert, hat die Temperatur einen entscheidenden Einfluss auf
die Reaktionsgeschwindigkeit. Im Fall der Hydrierung von 1-Octen muss zwischen Mikro-
und Makrokinetik unterschieden werden. Wenn die Reaktion frei von duleren Einfliissen
durch Wérme- und Stofftransport ist, wird die Geschwindigkeit durch die chemische Reaktion
bestimmt und die Temperaturabhingigkeit der Geschwindigkeitskonstante durch den

Arrheniusansatz beschrieben (s. Gl. (2-2)).

Die Makrokinetik hingegen beriicksichtigt das Wechselspiel von chemischer Reaktion und
Transportvorgéngen und hingt von den physikalischen Eigenschaften (Dichte, Viskositét,
Diffusionskoeffizient) der an der Reaktion beteiligten Stoffe ab.
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Aus den Gleichungen (4-10) bis (4-14) und Abb.2-5 kann die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit mit Diffusionsvorgéngen bei niedrigem Porennutzungsgrad, der als

tanh ®/® angendhert ist, wie folgt bestimmt werden:

Coc,L
F'm,eff =n-kny 'COC,L = za \/Dejj‘ -k, (5-10).

Der durch den Arrheniusansatz beschriebene Temperatureffekt (s. Gl. (2-2) und (5-3)) ist

E+ED
2RT

proportional zu e ( j, d. h. bei einem niedrigen Porennutzungsgrad ist die scheinbare
Aktivierungsenergie der Mittelwert aus der Aktivierungsenergie fiir den Diffusionsprozess

und derjenigen fiir die chemische Reaktion:

EA+EA,DiﬁF

: (5-11).

Eg e =
Im untersuchten Fall der Hydrierung von 1-Octen wurden die Temperatureinfliisse auf die
effektiven Geschwindigkeitskonstanten no. - k) / k, fiir Partikeldurchmesser von 0,7 mm und
50 um (s. auch Gl. (4-7), (4-8) und Abb. 5-1) bestimmt. Die Ergebnisse sind in Abb. 5-18
graphisch wiedergegeben.

Wie erwartet ist die (effektive) Aktivierungsenergie bei einem Partikeldurchmesser von
0,7 mm niedriger als die Aktivierungsenergie der chemischen Reaktion, die fiir die Partikel
von 50 um, d.h. ohne Diffusionslimitierung, bestimmt wurde. Der gemessene Wert der
effektiven Aktivierungsenergie von 17,5 kJ/mol stimmt gut mit dem theoretischen Wert von
21 kJ/mol tberein, der sich aufgrund des Wechselspiels von Porendiffusion und chemischer

Reaktion ergibt.
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Abb. 5-18: FEinfluss der Temperatur auf die effektive Geschwindigkeitskonstante der
heterogen-katalysierten Hydrierung von [-Octen. (Katalysator: NISAT, Siid-
Chemie; Cka = 5,8 - 107 gga/cmt’ fiir d, = 0,7 mm; Cia = 0,83 - 107 ggor/cm’
fiir d, = 45 um; pges = 7 und 16 bar; Co. < 10 %; Riittelreaktor )

5.2.3.4 Diskussion des Reaktionsmechanismus der Octenhydrierung am
Nickelkontakt

Zusammenfassend ldsst sich sagen, dass die effektive Reaktionsgeschwindigkeit von der
Octenkonzentration, dem Wasserstoffpartialdruck und der Temperatur abhéngt. Fiir eine hohe
Wasserstoftkonzentration ist die Reaktionsgeschwindigkeit erster Ordnung beziiglich der
Octenkonzentration und nullter Ordnung beziiglich der Wasserstoffkonzentration. Unter
Bedingungen, bei denen die chemische Reaktion den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt
darstellt, findet ein Ordnungswechsel beziiglich des Wasserstoffs von der ersten zur nullten
Ordnung mit steigendem Wasserstoffdruck statt. Hiervon ausgehend lésst sich vermuten, dass

1-Octen (bzw. die Octenisomere) zundchst am aktiven Zentrum an der Katalysatoroberfldche
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adsorbiert wird (bzw. werden) und dann dort mit adsorbiertem Wasserstoff reagiert

(reagieren).
5.3 Reaktionstechnische Untersuchungen zur Octenhydrierung

Die reaktionstechnischen Untersuchungen der Modellreaktion der Octenhydrierung wurden
in  kontinuierlichen  Festbettreaktoren  (dreiphasiger  Rieselbettreaktor —und ein
Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger) durchgefiihrt. Die Ergebnisse werden nachfolgend

diskutiert.
5.3.1 Octenhydrierung in einem dreiphasigen Rieselbettreaktor

Ein klassischer Vertreter der Dreiphasenreaktoren ist der Rieselbettreaktor. In Rahmen der
vorliegenden Arbeit wurde die Modellreaktion der Hydrierung von 1-Octen in einem
Rieselbettreaktor (s. Kap. 4.1.2) durchgefiihrt, um die zweiphasige Reaktionsfiihrung mit der
im dreiphasigen Rieselbettreaktor zu vergleichen. Die Reaktion wurde mit einem
Schiittvolumen von 20 cm® des kommerziellen Ni-Katalysators (NISAT), bei einem Druck
von 25bar und einer Temperatur von 100 °C mit zwei verschiedenen Kreislaufraten
(3,125 1/h und 8,75 I/h) durchgefiihrt. Dabei lag der Volumenstrom des eingesetzten reinen
Octens bei 0,29 bis 0,46 I/h. Die Octen/Octan-Mischung wurde im Rieselbettreaktor im
Kreislauf gefiihrt, um die Reaktion anndhernd isotherm durchfithren zu kénnen und die
Eingangskonzentration des Octens auf etwa 10 % einzustellen. Abb. 5-19 zeigt die

Abhingigkeit des Octenumsatzes von der Verweilzeit des Rieselbettreaktors.

Zum Vergleich ist in der Abb. 5-19 auch der Octenumsatzverlauf (Kurve ,,rein chemische
Reaktion*) eingetragen, der sich rechnerisch ergibt, wenn keine Stofftransporteffekte
auftreten wiirden. Basis dieser Berechnung sind die formalkinetischen Daten der chemischen

Reaktion (Abb. 5-17, obere Kurve) fiir die hier vorliegenden Bedingungen (100 °C, 25 bar).
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Abb. 5-19: Katalytische Hydrierung von Octen im Rieselbettreaktor: Messung und Vergleich

mit berechneten Daten. (Katalysator: NISAT, Siid-Chemie, d, = 0,7 mm; Vscpin =
20 cm’ Rieselbettreaktor; Pges = 26 bar; T = 100°C, Coc, ein, r =10 % 1-Octen-

n-Octan-Mischung)

Der Octenumsatz wurde nach GI. (4-22) und GI. (4-24) bestimmt bzw. berechnet, so dass die

Verweilzeit Ty, r = Mkat/(Qreed T Qrec) flir den Rieselbettreaktor vom gesamten Fluidstrom

abhingt. Der Umsatz bezieht sich entsprechend auf die Konzentration am Reaktoreintritt nach

der Mischung von Einsatz- und Recyclestrom (= 10 % Octen).

Es ist ersichtlich, dass bei gleichem Octenumsatz im Rieselbettreaktor eine um den Faktor 20

hohere Verweilzeit bendtigt wird, als wenn keine Stofftransportwiderstinde vorliegen

wiirden.

Bei einer Erhdhung der Eingangskonzentration an Octen wird dieser Unterschied immer

deutlicher, weil die gesamte Reaktionsgeschwindigkeit durch den Wasserstofftransport

limitiert wird.
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5.3.2 Octenhydrierung im zweiphasigen Festbett durch den Einsatz einer
wasserstoffgesiattigten Fliissigkeit (Vorsittigerprinzip)

Im Zweiphasenreaktor mit Vorsittiger (s. Kap. 4.1.2) wurde die Modellreaktion der
Hydrierung von 1-Octen unter gleichen Bedingungen wie im Rieselbettreaktor durchgefiihrt.
Die Reaktion wurde im Zweiphasenreaktor bei einer Eingangstemperatur von 100 °C und bei
einem Gesamtdruck von 26 bar unter Variation des Feedstroms durchgefiihrt. Die
gewonnenen Ergebnisse wurden mit Versuchsergebnissen im Rieselbettreaktor und der
chemischen Reaktion ohne Stofftransportwiderstinde verglichen. In Abb. 5-20 ist dies
graphisch dargestellt. Die Eingangskonzentration betrigt etwa 10 % sowohl im

Rieselbettreaktor als auch im Zweiphasenreaktor.
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Abb. 5-20:  Verhdltnis zwischen Umsatz und Verweilzeit bei der heterogen-katalysierten

Hydrierung von 1-Octen im Rieselbettreaktor und im Zweiphasenreaktor mit
Vorsdttiger. (Katalysator: NISAT von Siid-Chemie, d, = 0,7 mm, pges = 26 bar;
T =100°C; Co, ein, g = 10 %)

Bei dem vorliegenden Partikeldurchmesser von 0,7 mm ergibt sich im Zweiphasenreaktor
(mit Vorsittiger) erwartungsgemill ein bei gleicher Verweilzeit geringerer Umsatz im

Vergleich zum Umsatz ohne Stofftransportwiderstéinde, da die Porendiffusion und auch der
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Stofftransport von der fluiden Phase an die Katalysatoroberflache einen Einfluss haben (vgl.

Abb. 5-12 fiir d, = 0,7 mm).

Abb. 5-20 zeigt auBBerdem, dass der fiir den Zweiphasenreaktor berechnete Umsatzverlauf gut
mit den Messwerten iibereinstimmt. Basis der Berechnung sind die kinetischen Daten der
chemischen Reaktion, der Porennutzungsgrad (npore = 0,14 nach Abb. 5-12) und eine
Sherwood-Zahl  entsprechend den Bedingungen im  kontinuierlich  betriebenen
Festbettzweiphasenreaktor (Sh ~ 260); da die Stromungsgeschwindigkeit bei den Versuchen
nicht konstant war, wurde eine mittlere Re-Zahl von 1900 zur Bestimmung von Sh gewdhlt
(886 < Re < 2502). Die Gleichungen fiir die Bestimmung der Sherwood-Zahl befinden sich
im Anhang A.

Fiir die effektive Geschwindigkeitskonstante k¢ ergibt sich ein Wert von 20 cm’/ (gkat - Min).

Abb. 5-20 zeigt deutlich, dass im klassischen Rieselbettreaktor (Dreiphasensystem) die
effektive Reaktionsgeschwindigkeit bei gleicher Partikelgrofe deutlich geringer ist. Dies liegt
offensichtlich daran, dass im Rieselbettreaktor noch weitere Faktoren wie der
Katalysatorbenetzungsgrad und/oder der Stofftransport aus der Gas- in die Fliissigphase den

Umsatz vermindern.

5.3.2.1 Einfluss des Partikeldurchmessers

Im Zweiphasenreaktor mit Vorséttiger wurde die Hydrierung von 1-Octen bei drei
verschiedenen Partikeldurchmessern bei einem Gesamtdruck von 26 bar und einer
Temperatur von 100 °C durchgefiihrt. Dabei wurden fiir die Partikeldurchmesser von
0,15 mm, 0,36 mm und 0,7 mm aufgrund des Druckverlustes die Kreislaufraten entsprechend
auf 5 I/h, 6 /h und 25 /h eingestellt. Das Einstellen einer hohen Kreislaufrate erwies sich vor

allem fiir kleine Partikeldurchmesser als schwierig, weil der Druckverlust zu hoch war.

Die Abb. 5-21 und 5-22 zeigen die berechneten Octenumsatzkurven, die den dufleren und

inneren Stofftransportwiderstand beriicksichtigen, und die gemessenen Werte.



80 KAPITEL 5. VERSUCHSERGEBNISSE UND DISKUSSION

100

80

40

O Messwerte
o

-
N
=
—
-4
p
%]
S
o
9
= 60
=
N'\
[
o
@)
1
=4
:
%]
S
=}
QO
A d

20

- = = Berechnung

0 0,01 0,02 0,03 0,04
3

modifizierte Verweilzeit in min * gi,,/cm

Abb. 5-21: Umsatzverhalten gegen die modifizierte Zeit bei der heterogen-katalysierten
Hydrierung von 1-Octen im Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger. (Katalysator:

NISAT von Siid-Chemie; pges = 26 bar; T = 100°C; Cein 10 %)

Fiir die kleinste PartikelgroBe von 0,15 mm ergibt sich sogar ein hoherer gemessener Umsatz
als bei der Berechnung mit der rein chemischen Reaktion ohne Transportwiderstinde. Der
Grund fiir diese Abweichung ist unklar; moglicherweise war die Temperatur im Reaktor am
Anfang des Festbettes etwas hoher. Die Umsatzkurven (Abb. 5-21 und 5-22) zeigen, dass die
Reaktion bei kleinen Katalysatorpartikeln im Vergleich zu groBeren Partikeln schneller
ablautft. Bei unterschiedlichen PartikelgroBen kdénnen die effektiven
Geschwindigkeitskonstanten ermittelt und mit den kinetischen Daten aus dem Riittelreaktor

verglichen werden.



KAPITEL 5. VERSUCHSERGEBNISSE UND DISKUSSION 81

100 —— p—
d,= 0,15 mm ~ //
p / /S
80 . ’ / /
N chemische f
NS : p / @)
= Reaktlon\' v
& , !
w60 | , / /'
; ‘ ’ Rieselbettreaktor
- ’ ’
S , / (d,;= 0,7 mm)
£ 40 ’ !
: Y 4
= . / V4
% , . / / Zweiphasenreaktor
@) ’ . d,=0,7 mm
P
20 B ’ 4 /
' - 4 " < Zweiphasenreaktor
:_—_,.0‘0 d,= 0,36 mm
0' 1 1 | I T T | 1 1 I T | 1 1 A1 111
0,001 0,01 0,1 1

e . 3
Verweilzeit in min * gx,/cm

Abb. 5-22.

Verhdltnis zwischen Umsatz und Verweilzeit bei der heterogen-katalysierten

Hydrierung von [-Octen im Rieselbettreaktor und Zweiphasenreaktor mit

Vorsdttiger. (Katalysator: NISAT von Siid-Chemie, d, = 0,7 mm; pg.s = 26 bar,

T'=100°C)

In Tab. 5-3 sind die effektiven Geschwindigkeitskonstanten, die im kontinuierlichen

Zweiphasenreaktor und im Riittelreaktor bestimmt wurden, wiedergegeben.

Tab. 5-3: Effektive Geschwindigkeitskonstanten in den verwendeten Reaktoren.

dp, mm Zweiphasenreaktor mit Vorsattiger Riittelreaktor
K, eff, cm’ - g'l- min’! (berechnete Werte) K, eff, cm’ - g'l- min’!
0,15 87’ 90
0,36 43 45
0,7 20 21

Die Ergebnisse der Tab. 5-3 zeigen, dass die Werte der effektiven kinetischen Daten gut

iibereinstimmen (auBler fiir den Partikeldurchmesser von 0,15 mm). Unterschiede bei den

’ Die gemessene Werte ergeben einen héheren Wert von etwa 220.
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PartikelgroBen von 0,35 mm wund 0,7 mm resultieren vor allem aus den etwas

unterschiedlichen Bedingungen des dufleren Stofftransportes (Sh, fir).

Abb. 5-23 zeigt die Abhdngigkeit der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit im Reaktor, die
nach GIl. (4-20) bestimmt wurde, von der Octenkonzentration (hier der mittleren

Konzentration im Reaktor C*oC = (Coq, ein,R T Coc, aus)/2).

Octenkonzentration C *o. in Gew. %

1 10 100
10 . T .
Stoffiibergang von Wasserstoff zur
Katalys atorobe rfléiiche
g | 0,15 mm y
g8 L N
g} I 0,35 mm
< T S
= 0,1
=
k=
iy
001 F A 0,7 mm
C ¢ 00,35 mm
00,15 mm
0,001 o
0,01 0,1 1 10

* 3
C oc in mmol/cm

Abb. 5-23: Verhdltnis zwischen Reaktionsgeschwindigkeit und mittlere Octenkonzentration
im Reaktor bei der heterogen-katalysierten Hydrierung von I1-Octen im
Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger. (Katalysator: NISAT von Siid-Chemie;
Pges = 26 bar; T = 100°C; Qgec (dy, = 0,7 mm) =25 l/h, Ogec (d, = 0,35 mm) =6 l/h,
Okrec (d, = 0,15 mm) =4,5 l/h)

Abb. 5-23 zeigt, dass die Versuche bei Octenkonzentrationen durchgefiihrt wurden, bei denen

der Stoffiibergang von Wasserstoff (an die Katalysatoroberflache) noch keine Rolle spielt.
5.3.2.2 Einfluss der Kreislaufrate

In einem Kreislaufreaktor ist die Kreislaufrate ein wichtiger Einflussfaktor. Um den Einfluss
der Kreislaufrate bzw. des Kreislaufverhiltnisses zu betrachten, wurde die Kreislaufrate

variiert. Die Versuche wurden mit reinem 1-Octen als Einsatzstoff, bei konstantem Druck
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(Pges = 26 bar), einer Temperatur von 100 °C und bei einem Partikeldurchmesser von 0,7 mm
durchgefiihrt. Bei den Versuchen wurde der Volumenstrom des zugefiihrten 1-Octens variiert
(LHSV) und die im Kreislauf gefiihrte Menge jeweils konstant gehalten. Demzufolge erh6ht
sich mit zunehmender Raumgeschwindigkeit LHSV (bezogen auf den eingesetzten

Octenvolumenstrom) die Austrittskonzentration an Octen (Abb. 5-24).

Fiir einen konstanten Eduktstrom an Octen (LHSV = konstant) bewirkt eine Erhéhung der
Kreislaufrate eine Erniedrigung der Austrittskonzentration an Octen und damit eine Erh6hung
der effektiven Reaktionsrate. Dies ist vor allem darauf zuriickzufiihren, dass dann geniigend
Wasserstoff im Vergleich zum Octen eingebracht wird. Bei dem vorliegenden Druck von
26 bar kann ndmlich nur soviel Wasserstoff eingebracht werden (Sattigungskonzentration
nach dem Henry-Gesetz), dass erst bei einer Octeneintrittskonzentration von 3 % gerade die

stochiometrisch notwendige Wasserstoffmenge vorliegt.

Qrecq in cm’/h
0 200 400 600

35 T T

30 COc,ein: 100 %

QRec = 6725

O ree = 25 I/h
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1 1 1
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Abb. 5-24:  Verhdltnis zwischen der Octenkonzentration am Reaktorausgang und der LHSV
bei verschiedenen Kreislaufraten bei der heterogen-katalysierten Hydrierung
von [-Octen im Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger. (Katalysator: NISAT von

Stid-Chemie; dp = 0,7 mm; pges = 26 bar; T = 100°C)
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Dieser Sachverhalt ist in Abb. 5-25 noch einmal fiir einen Recyclestrom von 12,5 1/h genauer
dargestellt. Aufgetragen ist jetzt die Octenkonzentrationsdifferenz zwischen Reaktoreingang
(nach der Mischung mit dem Recyclestrom) und dem Reaktorausgang sowie zum Vergleich

auch die Octenkonzentration unmittelbar am Reaktoreintritt.
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Abb. 5-25: Abhdngigkeit der  Octenkonzentration am  Reaktoraustritt und der
Octenkonzentrationsdifferenz zwischen Reaktoreingang und dem
Reaktorausgang von der LHSV bei einem Recyclestrom von 12,5 I/h.
(Katalysator: NISAT von Siid-Chemie; dp = 0,7 mm, pges = 26 bar; T = 100°C)

Mit zunehmender LHSV (d.h. Feedrate) erhoht sich die Octenkonzentration (am
Reaktoreintritt) drastisch, da nicht geniigend geloster Wasserstoff zur Verfiigung steht.
Entsprechend dem limitierenden Wasserstoffangebot wird daher auch nur eine maximale
Konzentrationsdifferenz ACp. von etwa 3% erreicht (= Cp, (26 bar)). Der je
Reaktordurchgang sich einstellende Umsatz Xr (bezogen auf die Octenkonzentration nach der
Mischung mit dem Recyclestrom) sinkt daher mit zunehmender LHSV bzw. Feedrate bei
LHSV- Werten von mehr als 50 h™ auch deutlich ab (Abb. 5-26), was bei der vorliegenden

Reaktion erster Ordnung beziiglich des Octens zunichst nicht zu erwarten war.
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Abb. 5-26:  Abhdngigkeit des Octenumsatzs von der LHSV bei einem Recyclestrom von 12,5
l/h. (Katalysator: NISAT, Siid-Chemie; dp = 0,7 mm; pges = 26 bar; T = 100°C)

Es sei dabei angemerkt, dass trotz der erhohten LHSV (bezogen auf den Einsatz an frischem
Octen) die Verweilzeit (bezogen auf Qpeeq + Qrec) im Reaktor aufgrund der sehr hohen

Recyclerate praktisch konstant bleibt.

Fir den Betrieb eines Festbettreaktors mit Vorsidttiger ergeben sich somit folgende

Konsequenzen:

- Die maximal erreichbare Konzentrationsdifferenz an Octen ist limitiert durch die
Wasserstoffloslichkeit, d.h. ACoc max entspricht der Konzentration an geldostem

Wasserstoff am Reaktoreintritt (Abb. 5-27).

- Eine Erhohung der Kreislaufrate bewirkt eine Erniedrigung der Octenkonzentration am
Reaktoreintritt (nach der Mischung von frischem Einsatz und Recycle). Damit sinkt auch
die mittlere (effektive) Reaktionsgeschwindigkeit, was allerdings unter Umstéinden durch
eine Erhohung des Stofftransportes von der fliissigen Phase zur Katalysatoroberfliche

kompensiert werden kann.
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Abb. 5-27:  Abhdngigkeit der Octenkonzentrationsdifferenz zwischen dem Reaktoreingang
(nach der Mischung mit dem Recyclestrom) und dem Reaktorausgang vom

Wasserstoffpartialdruck. (T = 100°C; y = 0,66 - 10° mol - cm™ - bar™)

- Durch die Kreislauffahrweise ergibt sich dann mehr und mehr mit zunehmender Rate ein
Reaktorverhalten wie ein Riihrkessel. Dies ist zwar grundsétzlich nachteilig im Vergleich
zu einem Rohrreaktor ohne Kreislauf, muss allerdings hier aufgrund der oben gemachten

Angaben ,,im Kauf* genommen werden.

Um abschlieBend die Versuche mit variierter Kreislaufrate mit den Ergebnissen der
kinetischen Untersuchungen zu vergleichen, zeigt Abb. 5-28 den Umsatz Xr (je
Reaktordurchgang) in Abhédngigkeit von der Verweilzeit 1, r im Reaktor (mga/(Qrec +
Qreed)). Dabei wurden nur die Versuche (vgl. Abb. 5-25) in die Abbildung aufgenommen, bei
denen die Konzentrationsdifferenz an Octen im Reaktor deutlich unter 3 % lag, um die
Limitierung durch das Wasserstoffangebot auszuschliefen. AuBerdem ist der nach den
kinetischen = Untersuchungen zu erwartende Verlauf -eingetragen. Die effektive
Geschwindigkeitskonstante wurde filir die hier vorliegenden Bedingungen berechnet. Dabei
sei angemerkt, dass der dufere Stoffiibergang hier keine Rolle spielt (Brr - Ars = 360 fiir
Qrec = 6,25 1/h; Mpore - km = 21 cm3/(gKat-min)). Die Ubereinstimmung der gemessenen

Werten und der Berechnung ist recht gut.
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Abb. 5-28: Umsatzverhdltnis bei verschiedenen Kreislaufraten der heterogen-katalysierten
Hydrierung von von 1-Octen im Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger. (Katalysator:

NISAT von Siid-Chemie, d, = 0,7 mm; pges = 26 bar, T = 100°C)

5.3.2.3 Einfluss der Wasserstoffkonzentration

Ein wichtiger Parameter beziiglich der Reaktionskinetik ist der Reaktionsdruck. Um den
Einfluss der Wasserstoffkonzentration zu untersuchen, wurde der Druck zwischen 10 bis 50
bar variiert. Die Versuche wurden bei 100 °C mit einer Kreislaufrate von 20 1/h, einem
Katalysatorfestbettvolumen von 4 cm’ und einem Partikeldurchmesser von 0,7 mm
durchgefiihrt. Am Ausgang des Reaktors schwankte die Temperatur allerdings zwischen 100

und 110°C wegen der exothermen Hydrierung.

Bei niedrigem Wasserstoffdruck (10 bar) ist bei der Erhéhung des Feedstromes bzw. der
Eingangskonzentration am Reaktorausgang nicht geniigend geldster Wasserstoff vorhanden,
so dass die Reaktionsgeschwindigkeit durch die Wasserstoffkonzentration in der Fliissigkeit
limitiert wird. Abb. 5-29 zeigt den Konzentrationsverlauf von Octen am Reaktorausgang bei
verschiedenen Wasserstoffdriicken. Bei hohen Wasserstoffkonzentrationen ergibt sich nur
eine geringe Verdnderung der Konzentration an Octen am Reaktorausgang bei gleichen

Eduktstromen.
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Abb. 5-29: Verhdltnis zwischen der Octenkonzentration und der LHSV bei der heterogen-

katalysierten Hydrierung von [-Octen im Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger.

(Katalysator: NISAT von Siid-Chemie d, = 0,7 mm; T = 100°C)

Bei niedrigen Werten der LHSV ergibt die Konzentrationserhdhung des Wasserstoffs (von
25 bar bis 50 bar) keinen Unterschied der Octenkonzentration am Reaktorausgang. Dann ist
die Octenkonzentration am Reaktoreintritt (und -—austritt) so gering, dass geniigend
Wasserstoff in geloster Form im Reaktor zur Verfligung steht. Da die chemische Reaktion bei
Wasserstoffkonzentration entsprechend einem Partialdruck von mehr als 5 bar nullter
Ordnung beziiglich des Wasserstoffs wird, ist die Reaktionsgeschwindigkeit (bzw. die

Octenaustrittskonzentration) unabhéngig vom Wasserstoffdruck.

Abb. 5-30 zeigt den Verlauf des Umsatzes X (Umsatz je Reaktordurchgang) in Abhédngigkeit
von der Verweilzeit (bezogen auf Qgec + Qreeq). Dargestellt ist der berechnete Verlauf auf der
Basis der kinetischen Untersuchungen im Riittelreaktor und die Messwerte im Festbettreaktor,
bei denen geniigend Wasserstoff im Reaktor zur Verfiigung steht, so dass auch am
Reaktorausgang noch eine Konzentration von Wasserstoff in der Fliissigkeit entsprechend
einem Partialdruck von 5 bar vorliegt. (Fiir pg, > 5 bar ist die Reaktion unabhéngig von
Wasserstoffdruck, vgl. Abb. 5-17.) Erwartungsgemal ist keine merkliche Abhédngigkeit vom

Wasserstoffdruck festzustellen.
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Abb. 5-30: Abhdngigkeit des Octenumsatzes von der modifizierten Verweilzeit bei der
heterogen-katalysierten Hydrierung von [-Octen im Zweiphasenreaktor mit

Vorsdttiger. (Katalysator: NISAT von Siid-Chemie d, = 0,7 mm; T = 100°C)

Die Abhiéngigkeit der massenbezogenen effektiven Reaktionsgeschwindigkeit von der
Octenkonzentration (mittlere Konzentration C*0c) bei verschiedenen
Wasserstoffpartialdriicken ist in Abb. 5-31 dargestellt. Es ist deutlich zu erkennen, dass mit
zunehmender Octenkonzentration und/oder abnehmendem Druck dann der ,,Mangel” an

Wasserstoff einen Einfluss ausiibt.
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der effektiven und der

Octenkonzentration bei der heterogen-katalysierten Hydrierung von 1-Octen im

(Katalysator: NISAT von Siid-Chemie

Reaktionsgeschwindigkeit

Abb. 5-31: Verhdltnis zwischen

Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger.

d, = 0,7 mm; T =100 °C)

Aus Abb. 5-30 bzw. 5-31 wurden die effektiven Geschwindigkeitskonstanten bei einer
Octenkonzentration von etwa 2 % fiir die Wasserstoffdriicke von 10,5 bis 50,5 bar bestimmt.

Die Ergebnisse sind in Tab. 5-4 wiedergegeben.

Tab. 5-4: kqy Werte bei verschiedenen Wasserstoffdriicken und entsprechenden

Konzentrationen
p(Ha), Ciz - 10*(in Fliissigkeit), Kefr,
bar mol/cm’ cm’/(gxa - min)
10,5 0, 07 21
25,5 0,17 ~39
40,5 0,27 ~39
50,5 0,33 ~39

Die Abweichung der effektiven Geschwindigkeitskonstante aus Messdaten (39 cm®/(g - min))
vom berechneten Wert von 21 cm’/(g - min) ist unklar. Dies liegt vermutlich daran, dass die

Temperatur im Reaktor hoher war als der gewiinschten Temperatur von 100 °C. Bei den sehr
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hohen Driicken z.B. ab 25 bar die Temperatur am Reaktorausgang 4 bis 8 °C hoher als die

Temperatur am Reaktoreingang
5.3.2.4 Einfluss der Temperatur

Analog wie in Kapitel 5.2.2 der Temperatureinfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit im
Riittelreaktor experimentell bestimmt wurde, wurde dies auch fiir den Zweiphasenreaktor
durchgefiihrt. In diesem Reaktor wurde nur der Temperatureinfluss fiir die groBlen
Katalysatorpartikel betrachtet, da wegen des Druckverlustes und der Komplexitidt der
Riickfiihrung die Aktivierungsenergie der chemischen Reaktion nicht genau bestimmt werden
konnte. Trotzdem kann jedoch die effektive Aktivierungsenergie der Reaktion in diesem
System bestimmt werden, so dass ein Vergleich mit den Versuchsergebnissen des
Riittelreaktors moglich ist. Das Verhalten der Octenkonzentration am Reaktorausgang mit

verschiedenen LHSV-Werten bei unterschiedlichen Temperaturen ist in Abb. 5-32

wiedergegeben.
25
20
X
2 15t
&)
g
2 10 f O
%
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Abb. 5-32: Verhdltnis der Ausgangskonzentration von Octen und LHSV bei verschiedenen
Temperaturen der heterogen-katalysierten Hydrierung von [-Octen im
Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger. (Katalysator: NISAT von Siid-Chemie
d, = 0,7 mm; pges = 26 bar; Qrec =~ 20 1/h)

Bei gleichem Feedstrom bzw. LHSV wird der Umsatz von Octen mit Erhéhung der

Temperatur groBer. In Abb. 5-33 ist der Octenumsatz Xg (bei einmaligem Durchgang) gegen
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die Verweilzeit 1, r fiir die Messpunkte dargestellt, bei dem auch am Reaktorausgang noch

geniigend Wasserstoff vorhanden ist (= Py, = 5 bar).
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Abb. 5-33: Abhdngigkeit des Octenumsatzes von der modifizierten Verweilzeit bei der
heterogen-katalysierten Hydrierung von [-Octen im Zweiphasenreaktor mit
Vorsdttiger. (Katalysator: NISAT von Siid-Chemie d, = 0,7 mm; pg.s = 26 bar
T =100°C; Qgec =~ 20 I/h)

Abb. 5-34 zeigt die Abhingigkeit der massenbezogenen Reaktionsgeschwindigkeiten von den

mittleren Octenkonzentrationen (C*o.) bei den entsprechenden Temperaturen.
Aus Abb. 5-34 wurden die kcsr - Werte bestimmt (Tab. 5-5).

Tab. 5-5: key- Werte bei verschiedenen Temperaturen

T, K T-l, K-l keff, cm3 /(gKat . mln)
353,15 0,00283 17
373,15 0,00268 21

393,15 0,00254 33
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Dabei wurden die Werte aus der Anfangssteigung (Extrapolation in dem Nullpunkt)

bestimmt. Dadurch wurde vermieden, dass die Wasserstoffkonzentration einen Einfluss

gewinnt,
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Abb. 5-34. Verhdltnis zwischen der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit und der
Octenkonzentration bei der heterogen-katalysierten Hydrierung von 1-Octen im
Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger. (Katalysator: NISAT, Stid-Chemie;
d, = 0,7 mm; pees = 26 bar; Qrec =~ 20 1/h)

Mittels der von den Abb. 5-33 und 5-34 ermittelten effektiven Geschwindigkeitskonstanten
wurde die effektive Aktivierungsenergie bestimmt. Durch das Arrhenius-Diagramm
(Abb. 5-35) wurde die effektive Aktivierungsenergie der Reaktion zu 19 kJ/mol ermittelt.
Diese stimmt mit dem experimentellen Ergebnis im Riittelreaktor (Ea¢sr = 17,5 kJ/mol) und

dem theoretischen Wert (21 kJ/mol) gut {iberein.
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Abb. 5-35. Einfluss der Temperatur auf die effektive Reaktionsgeschwindigkeit bei der
heterogen-katalysierten Hydrierung von 1-Octen im Zweiphasenreaktor mit
Vorsdttiger. (Katalysator: NISAT, Siid-Chemie; d, = 0,7 mm; pgs = 26 bar,
Orec =~ 20 1/h)
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6 Uberlegungen und Berechnungen zur Octenhydrierung in
einem technischen Festbettreaktor

6.1 Scale-Up auf der Basis der Untersuchungen im Labormalistab

Fir die Auslegung (s. Kap. 2.2) und fiir die Verbesserung der klassischen
Dreiphasenreaktoren, die in Kapitel 2.5 diskutiert wurden, miissen folgende Aspekte

betrachtet werden.

1. Hydrodynamik: Es ist wichtig, im Reaktor eine gleichmédfige Gas- und

Fliissigkeitsverteilung zu erhalten:

a) Die Verteilung der beiden fluiden Phasen ist schwierig zu modellieren, d. h. das Scale-
up bei Dreiphasenreaktoren sehr komplex ist. Ist die Verteilung ungleichméafig, kann es
zu lokalen Hot-Spots bei exothermen Reaktionen kommen. Ferner sinkt die effektive

Reaktionsgeschwindigkeit.

b) Wegen der nicht kompletter Befeuchtung und der unregelmiBigen Verteilung der
fluiden Phase konnen an der Katalysatoroberfliche auflerdem Koks und andere

ungewiinschte Nebenprodukte entstehen.

2. Druckverlust: In Dreiphasenreaktoren mit einer Rezirkulation des Gases liegt der
Druckunterschied aus energetischen Griinden meist nicht iiber 10 bar. Um hohe
Druckverluste zu vermeiden, miissen groBere Katalysatorpartikel eingesetzt werden,
obwohl kleine Partikel oftmals eine hohere effektive Reaktionsgeschwindigkeit

ermOglichen wiirden.

3. Bei Dreiphasenreaktoren (vor allem in Rieselbettreaktoren) ist stets viel Gas im Reaktor

vorhanden, was aus Sicherheitsgriinden bei explosiven Gasen problematisch ist.

4. Rieselbettreaktoren mit stark exothermen Reaktionen sind nur schwer zu kiihlen. Ein hoher
Gasdurchsatz begrenzt zwar die adiabate Temperaturerhdhung, hat aber den Nachteil einer

energetischen aufwendigen Kreislauffiihrung einer groBen Gasmenge zur Folge.

Wie die in dieser Arbeit durchgefiihrten Untersuchungen zeigen, kann auch ein
Zweiphasenreaktor mit Vorsittiger eingesetzt werden. In diesem System hat man eine

einfache Hydrodynamik, da nur die Fliissigphase durch die feste Katalysatorschiittung geleitet
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wird. Die in der Fliissigkeit geloste relativ kleine Gasmenge ist auch aus

sicherheitstechnischen Griinden vorteilhaft.

Wegen der Fliissigkeitszirkulation ohne Gas hat man einen relativ niedrigen Druckverlust,
wenn man nicht mit sehr kleinen Katalysatorpartikeln arbeitet. Der Druckverlust ist allerdings
hier beziiglich der Energiekosten nicht so limitierend, da die Forderung einer Fliissigkeit
energetisch viel giinstiger als die eines Gases ist. Im Zweiphasenreaktor ist der Druckverlust
daher stirker begrenzt durch die mechanische Stabilitdt der Partikel (v. a. in den unteren

Kornlagen).

Um den Stofftransport aus der Fliissigphase an die Katalysatoroberflache zu verbessern, sollte
die Kreislaufrate im Zweiphasenreaktor moglichst hoch sein. Die Reaktionswirme bei stark
exothermen Reaktionen kann ferner durch die im Kreislauf gefiihrte Fliissigkeit gut abgefiihrt
werden, was (siche oben) wirtschaftlich giinstiger ist als eine Gaszirkulation. Ein Nachteil der
Kreislauffahrweise ist allerdings unter Umstinden, dass durch die Verdiinnung der
eingesetzten fliissigen Eduktkomponente (hier z. B. von 1-Octen) der Reaktor eine starke
Riihrkesselcharakteristik bekommt, d. h. die notwendige Verweilzeit im Gesamtsystem steigt

gegeniiber einem Rohrreaktor ohne Kreislauf an.

Reaktionsbedingungen:

In adiabatisch betriebenen Reaktoren wird die maximale Temperaturdifferenz bei

vollstindigem Umsatz (X = 1; adiabate Temperaturerhdhung) durch folgende Gleichung

berechnet:

Ci,ein " (=4HR)
P Cp

AT, =

(6-1).

Die adiabate Temperaturerhohung bei der Octenhydrierung bei einem Einsatz von reinem
Octen ist etwa 500 K. Beim Zweiphasenreaktor mit Vorsittiger ist bei einem
Wasserstoffdruck von z. B. 50 bar (ym2 = 0,66 - 10° mol - cm™ - bar') die Temperatur-
erhohung AT,q allerdings nur 27 K, da nur soviel Wasserstoft geldst werden kann, dass die
Octenkonzentration um (absolut) maximal 5,3 % sinken kann. Deshalb muss bei der
Octenhydrierung die Anfangskonzentration des Eduktes niedriger sein, um die ungewiinschte
Temperaturerhohung zu vermeiden. (Es sei denn, man setzt - wie im Rieselbettreaktor - grofie

Kreisgasmengen ein.)
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Makrokinetische Beschreibung:

Bei der Octenhydrierung wird die Reaktionsgeschwindigkeit bei hoher Octenkonzentration
durch die Wasserstoffkonzentration limitiert. Wird allerdings sichergestellt, dass am Eingang
des Reaktors die Octenkonzentration so gering ist, dass am Ausgang des Reaktors die geloste
Wasserstoffmenge einem Wasserstoffpartialdruck von etwa 5 bar entspricht, liegt kein

Einfluss des Wasserstoffs vor (Reaktion nullter Ordnung).

Mathematische Modellierung:

Die mathematische Modellierung von katalytischen  Festbettreaktoren ist ein
Forschungsgebiet seit vielen Jahrzehnten /129/. Es gibt zahlreiche Untersuchungen fiir das
Scale-Up aus dem Labormafstab in den technischen Maf3stab /130-136/.

Die mathematische Modellierung erfolgt durch die Berechnung der Stoffbilanz und der
Wirmebilanz. Fiir die Reaktion zwischen dem Gas und der Fliissigkeit an einem festen
Katalysator wird allgemein angenommen, dass die fluide Phase im Reaktorraum gleichméaBig
verteilt wird und eine Kolbenstromung vorliegt. AuBerdem wird der Reaktor haufig

adiabatisch betrieben, und der Prozess kann als stationér betrachtet werden.

Im Falle des Zweiphasenreaktors gilt (fiir kleine Octeneintrittskonzentrationen bzw.
PH 5 g .
CH,,aus = 72 = bar ) fiir die Stoffbilanz dann:

dC
—u dIOC =Tofp =kefy - Coc * PSchiint (6-2).

Die effektive Geschwindigkeitskonstante hingt dabei noch von der Porendiffusion und unter

Umstdnden dem Stofftransport zur Katalysatoroberflache (Grenzschichtdiffusion) ab.
Fiir die Warmebilanz gilt:

dT

pu 7 = Feff JARH |- pschiin (6-3).

C
6.2 Effektive Reaktionsrate in einem technischen Dreiphasenreaktor

(Rieselbettreaktor)

Vor der Betrachtung des neuen Konzepts eines Zweiphasenreaktors mit Vorsittiger soll
zunichst die Octenhydrierung in einem Rieselbettreaktor betrachtet werden. Dabei wurde ein

Druck von 25 bar, eine Temperatur von 100 °C und als FEinsatzstoff reines Octen
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angenommen. Diese Bedingungen sind unrealistisch fiir einen einfachen Festbettreaktor, da
die Octenhydrierung eine starke exotherme Reaktion ist. Dennoch konnen dabei einige
Grenzfille gut herausgearbeitet werden. Der Stofftransport aus der Gasphase in die
Fliissigphase wurde ebenfalls vernachldssigt (Cuz 1iq ® Ch2 sat)- Abb. 6-1 zeigt, dass die
effektive Geschwindigkeitskonstante kmefr fiir Octenkonzentrationen von mehr als 15 %

relativ niedrig ist.

1000 E
L max. Geschwindigkeitskonstante (chemische Reaktion)

= i - ki-Cr,, 1

8 L. __./_._._._ VoGl
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Abb. 6-1:  Abhdngigkeit  der  effektiven  Geschwindigkeitskonstanten ~ von  der
Octenkonzentration (Bedingungen: py> = 25 bar, T = 100 °C, Sh = 3,8)

In diesem Bereich wird die Reaktionsgeschwindigkeit durch die Wasserstoftkonzentration
limitiert, die an der Oberfliche und im Partikel deutlich niedriger ist als in der Fliissigphase.
Deshalb ist die Reaktionsgeschwindigkeit auch in guter Ndherung unabhédngig von der
Octenkonzentration, d. h. die Reaktionsgeschwindigkeit wird nur durch den Stofftransport
von Wasserstoff aus der Fliissigphase an die Katalysatoroberfliche bestimmt
(fmeff = P2 Ars- Cuz,1). Bei Octenkonzentration von weniger als ca. 15% ist die
Wasserstoffkonzentration im Partikel dann so hoch, dass die Reaktion dann beziiglich der

Wasserstoffkonzentration nullter Ordnung ist. In diesem Bereich hingt die
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Reaktionsgeschwindigkeit vom Wechselspiel der chemischen Reaktion, der Porendiffusion

und des Stofftransports von Octen aus der Fliissigphase an die Katalysatoroberfldche ab.
Einige Zahlenwerte sollen diese beiden Grenzfille noch einmal illustrieren:

- Am Reaktoreintritt (100 % Octen) liegt die Konzentration des geldsten Wasserstoffs an
der Katalysatoroberfliache bei nur 6 % des Wertes der Konzentration in der fluiden Phase.
(Dabei wurde bei den Berechnungen eine Sherwood-Zahl von 3,8 unterstellt.) Innerhalb
der Katalysatorpartikel liegt die mittlere Wasserstoftkonzentration sogar bei nur 0,1 %
(bezogen auf die freie Fliissigphase). Im Gegensatz zu Wasserstoff ist die

Octenkonzentration praktisch konstant (Cocs = 0,95 - Cocp).

- Am Reaktoraustritt und einem Octenumsatz von z. B. 99 9% ist hingegen die
Wasserstoffkonzentration praktisch konstant, und die Octenkonzentration im Partikel
betrdgt im Mittel nur 7 % des Wertes in der freien Fliissigphase (Cocs/Cocr = 0,5 und
Noc, Pore = 0,14).

Bei einem hoheren Gesamt- bzw. Wasserstoffdruck wiirde sich folglich die effektive
Reaktionsrate nur im vorderen Bereich des Festbettes erhohen, d. h. in der Zone vom
Reaktoreingang bis zu der ,kritischen" Octenkonzentration, ab der dann die effektive Rate
unabhéngig von der Wasserstoffkonzentration ist und nur noch durch die Octenkonzentration

bestimmt wird.

Uberschligig kann diese , kritische* Octenkonzentration berechnet werden, wenn man nur den

Fall der reinen Kontrolle durch den duflere Stofftransport betrachtet. Dann gilt:
Boc (Coc,L =Coc,s)=Pu, (Cu,,1 —Cu,.s) (6-4),
bzw. fir Sh=3.8: ACp. =4-ACy, .

Der Octen-Stofftransport wird also ,,spdtestens dann einen zunehmenden Einfluss haben,
wenn gilt:
mol

3

_ _ -5
ACp, =4-Cy, | =4-0,66-10 o

" PH,[bar]

Daraus folgen iiberschlédgig kritische Octenkonzentrationen von 10,5 %, 21 % und 42 % fiir
Wasserstoffpartialdriicke (Gesamtdriicke) von 25 bar, 50 bar bzw. 100 bar.
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6.3 Octenhydrierung in einem technischen Zweiphasenreaktor mit

Vorsittiger

Bei der Octenhydrierung im Zweiphasenreaktor mit Vorsattiger liegen im Reaktor nur zwei
Phasen (Octen-Octan-Mischung mit dem gelosten Wasserstoff und der feste Katalysator) vor
und ein Grofiteil der Fliissigphase wird im Kreislauf zuriickgefiihrt, damit die
Reaktionswirme abgefiihrt werden kann.

Abb. 6-2 zeigt ein einfaches Schema fiir die Produktion von n-Octan (Modellsystem).

Edukt (1-Octen mit gelostem

Wasserstof) 20,000 t/Jahr Edukt
COC, ein ) Coc, ein, R (1 -Octen)
P.T,

AP, AT, @

P

2’T

C

Oc, aus ° COctan

v

Abb. 6-2: Produktionsmodell von Octan im technischen Mafstab

Als Reaktionsbedingungen fiir die nachfolgenden Berechnungen wurden angenommen:

Pges = 25 bar, Tein = 100 °C, Coc, aus= 1 % (Octenumsatz von 99 %) und ein Octeneinsatz von
20.000 t/a (d. h. bei 8000 Betriebsstunden 2,5 - 10° kg/h). Die Wasserstoffkonzentration in der
Fliissigkeit am Ausgang des Reaktors soll noch etwa 50 % des Eingangswertes betragen, d. h.
fiir 25 bar Wasserstoff ist die Konzentration C*p», 1 am Ausgang 0,84 - 10* mol/cm’ (und
damit kann eine Reaktion nullter Ordnung beziiglich Wasserstoff im gesamten Reaktor

angenommen werden).

Fiir diese Bedingungen kann die Octenkonzentration am Reaktoreingang wie folgt bestimmt

werden:

Coc.ein.k = Coc.aus + ACpr» =1,5-10" mol/em® (2,4 %) .
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Das Kreislaufverhiltnis ist dann:

100% — COc,ein,R -70.

COc,ein,R - COc,aus

Diese hohe Kreislaufrate ist aber auch wegen des schon relativ hohen Temperaturanstiegs

notwendig, da ATgeakior €twa 12 K fiir 2,4 % Octen am Reaktoreintritt betragt.

Zum Vergleich: Beim Rieselbettreaktor, bei dem bedingt durch den stindigen Nachschub des
Wasserstoffs prinzipiell auch reines 1-Octen eingesetzt werden kann, muss der
Temperaturanstieg im Reaktor durch einen hohen Wasserstoftkreislaufstrom begrenzt werden.
Um dann wie im oben genannten Fall des Zweiphasenreaktors den adiabaten
Temperaturanstieg ATreakior auf 12 K zu begrenzen, ist ein Gaskreislauf von 360 mol H,/mol
Octen notwendig. Dieser hohe Wert fiir den im Kreislauf gefiihrten Wasserstoff hat eine
hohere Leistungsaufnahme des Kreisgaskompressors im Vergleich zur Pumpleistung beim
Zweiphasenreaktor zur Folge, wie folgende Abschitzung zeigt. Je mol umgesetztes 1-Octen
miissen 70 mol Octen/Octangemisch (Zweiphasenreaktor) bzw. 360 mol Wasserstoff
(Rieselbettreaktor) im Kreislauf gefiihrt werden. Bei einem Gesamtdruck von 25 bar und
einem konstanten Druckverlust in beiden Fillen von z. B. 1 bar ist dann die
Leistungsaufnahme des Kompressors (bei isothermer Kompression) etwa 30 mal so grof3 wie
die der Kreislaufpumpe. Dabei ist noch nicht einmal beriicksichtigt, dass bei den vorliegenden
Bedingungen der Druckverlust in beiden Féllen nicht konstant ist: Bei Re > 100 ist der
Druckverlust proportional zum Quadrat des Massenstroms und umgekehrt proportional zur
Dichte. Bei den vorliegenden Bedingungen ist der Massenstrom des Wasserstoffkreislaufs
zwar nur etwa 1/10 des Olkreislaufstromes, aber durch die um den Faktor 440 geringere
Dichte (25 bar, 373 K) fiihrt dann zu einem um den Faktor 4 héheren Druckverlust im Falle
des Gaskreislaufes bei gleicher Reaktorgeometrie. Uberschlégig wird mehr als das 100fache
an Leistung fiir den Gaskreislauf bendtigt.

Der Gesamtvolumenstrom Qges beim Kreislaufreaktor ist die Summe des Feedstroms und der

im Kreislauf gefiihrten Menge:

Qges = OFeed T ORec (6-5).

Aus der Kreislaufrate und dem Feedstrom von 2,5 t/h bzw. 1 - 10™ m’/s ergibt sich ein Wert
fiir Qges von 0,071 m’/s.



102 KAPITEL 6. UBERLEGUNGEN UND BERECHNUNGEN ZUR OCTENHYDRIERUNG
IN EINEM TECHNISCHEN FESTBETTREAKTOR

Aus den Versuchen in den Laborreaktoren kann die effektive Geschwindigkeitskonstante
berechnet werden. Vernachldssigt man zunéchst den Stofftransport zur dufleren Oberfldche
der Katalysatorpartikel (hohe Stromungsgeschwindigkeit aufgrund der hohen Kreislaufrate),

s0 gilt kyesr =21 CmS/(gKat - min).
Damit ergibt sich aufgrund des hier vorliegendem Octenumsatz Xr (je Reaktordurchgang)
von 58 % fiir die modifizierte Verweilzeit tr (bezogen auf den Gesamtvolumenstrom):

_Ind=XR) _ 041
km,eﬁ’ cm

g-min
3

Tm,R =

Damit kann schlieBlich mit dem Gesamtvolumenstrom die notwendige Katalysatormasse
bestimmt werden. Es ergibt sich ein Wert von 175 kg. Mit der Schiittdichte von 0,7 g/cm’

folgt ein Schiittungsvolumen von 0,25 m”.
Bei der weiteren Auslegung miissen noch zwei Sachverhalte beachtet werden:

Der Druckverlust sollte nicht zu hoch werden und gleichzeitig sollte die
Stromungsgeschwindigkeit moglichst noch so hoch sein, dass der Einfluss des &dufleren
Stofftransportes vernachldssigt werden kann. Fiir die Stromungsgeschwindigkeit bezogen auf

den leeren Reaktor gilt:

4-0
uy = # (6-6).
7Z'dR
Fiir den Druckverlust im Reaktor gilt:
hppoud L
Mp=— 6-7).
Ip 2d, (6-7)

Hierbei ist Az der Reibungsfaktor, der durch die Ergun-Gleichung /19, 137, 138/ bestimmt
wird:

I =28 1,75 4150125 (6-8),
&3 Re

dp-uL

Re = (6-9).

14

Nachfolgend wird ein maximaler Druckverlust von 10 bar unterstellt. Damit folgt aus GI. (6-

8) bei den hier relevanten Re-Zahlen (>> 100) fiir Ar (mit € = 0,4): Ag = 16.
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Fiir den Druckverlust gilt daher hier fiir Partikel von 0,7 mm Durchmesser:

Ap =8-10% kg/m* -u? - L (6-10).
Fiir die Reaktorlange gilt:
L= V—RZ (6-11).
/4. dR

Abb. 6-3 zeigt den Druckverlust in Abhidngigkeit vom Reaktordurchmesser.
30

25

20

15

AP in bar

10: ——————————————————————

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

dg in m
Abb. 6-3: Abhdngigkeit des Druckverlusts vom Reaktordurchmesser (Bedingungen siehe
oben Text)

Damit ergibt sich ein maximaler Durchmesser von 0,5 m, eine Reaktorldnge von 1,3 m und

eine Stromungsgeschwindigkeit von 0,36 m/s.
Fiir die effektive Geschwindigkeitskonstante gilt:

1 1

= = -12).
Fim.eff 1 1 1 g -min (6-12)

+
Brs-Ars  Mpore km  Brs-Ars  21cm’

Der Stoffiibergangskoeffizient ist abhingig von der Stromungsgeschwindigkeit (Gl. (6-12)).
Abb. 6-4 zeigt, dass bei der Stromungsgeschwindigkeit von 0,36 m/s praktisch nur noch die

Porendiffusion eine Rolle spielt.
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Abb. 6-4: Zusammenhang zwischen der effektiven Geschwindigkeitskonstante und der
Stromungsgeschwindigkeit (dp = 0,7 mm, py, =25 bar, weitere Bedingungen

siehe oben Text)

Eine Moglichkeit zur weiteren Verbesserung ist eine Erhohung der effektiven Reaktionsrate

durch den Einsatz kleinerer Partikel, um den Einfluss der Porendiffusion zu vermeiden.

Gleichzeitig muss allerdings beachtet werden, dass dann der Druckverlust ansteigt.

Nachfolgend wird wieder angenommen, dass der Druckverlust 10 bar nicht {ibersteigen soll.

Abb. 6-5 zeigt den Zusammenhang zwischen dem notwendigen Reaktorvolumen (um den
Umsatz von 99 9% (insgesamt) bzw. 58 % (je Durchgang) zu erzielen) und dem
Partikeldurchmesser. Fiir das Reaktorvolumen gilt dabei:

1 D

Vi ~ -
. Npore  tanh®

(6-13).
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0,4
0,35

03

=
e My = 175 kg

Vi (fiir X =99 % und

0,05

Abb. 6-5: Zusammenhang zwischen dem notwendigen Reaktorvolumen und dem

Partikeldurchmesser (Bedingungen siehe oben Text).

Fiir eine Stromungsgeschwindigkeit von 0,36 m/s ergibt sich dann der in Abb. 6-6 gezeigte

Zusammenhang zwischen dem Druckverlust und dem Partikeldurchmesser.

100 :
80 | i
St =1
_g 60 kL (m)mi ) Bereich, wo
= : MNpore ~ 1/dP ist
-9 E >
< 4t !
| L 1 1 d
i Ap~—~—— B
20 ! dp dp npore dp
O 1 ! 1 1 1 1
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2
dp in mm

Abb. 6-6: Zusammenhang zwischen dem Druckverlust und dem Partikeldurchmesser

(Bedingungen siehe oben Text).
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Daraus ergibt sich, dass bei Partikeldurchmessern unter 0,3 mm der Druckverlust sehr stark
ansteigt, da das Reaktorvolumen nicht mehr in dem Mafle abnimmt wie der Druckverlust

durch den verminderten Partikeldurchmesser ansteigt.

Bei dem hier angenommenen Maximaldruckverlust im Reaktor von 10 bar (dp = 0,3 mm) und
der Stromungsgeschwindigkeit von 0,36 m/s betrdgt (bei einem Reaktordurchmesser von

0,5 m) die Reaktorldnge dann nur noch etwa 0,6 m.
6.4 Allgemeine Schlussfolgerungen zu mehrphasigen Reaktionssystemen

Im allgemeinen sind Mehrphasenreaktionen sehr komplexe Systeme, bei denen die chemische
Reaktionsgeschwindigkeit durch mehrere Parameter beeinflusst wird. Die Untersuchungen
zeigen deutlich, dass bei der Octenhydrierung die effektive Reaktionsgeschwindigkeit im
Rieselbettreaktor um den Faktor 20 kleiner ist als die intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit
(ohne  Stofftransportwiderstdnde). Aus den experimentellen und theoretischen

Untersuchungen konnen folgende Schlussfolgerungen gezogen werden.

e Fiir ein System, das aus gasformigen, fliissigen Reaktanden und einem festen Katalysator
besteht, wird die effektive Reaktionsgeschwindigkeit unter Umstinden durch den
Stofftransport aus der Gas- in die Fliissigphase und aus der Fliissigphase an die
Katalysatoroberflache limitiert, wenn die Konzentration des fliissigen Reaktanden grof3 ist

im Vergleich zum gasférmigen Reaktanden in der Fliissigkeit.

e Auflerdem hat die Partikelgrofe einen wichtigen Einfluss auf die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit. Fiir einen kugelférmigen Katalysator steigt die
Reaktionsgeschwindigkeit  relativ.  rasch  proportional ~zur  Abnahme  des
Partikeldurchmessers (re;r ~ 1/d, bei Porendiffusionslimitierung und reg ~ l/dp2 bei einer
Dominanz der Grenzschichtdiffusion). Bei technischen Festbettreaktoren ist aber zu

beachten, da ein hoher Druckverlust bei sehr kleinen Partikeln auftritt.

e Im Fall einer relativ niedrigen Konzentration des fliissigen Reaktanden, d. h. in Prozessen
wie z. B. der hydrierenden Entschwefelung von Diesel (mit einer typischen Konzentration
des organisch gebundenen Schwefels zwischen 100 und 1000 ppm) wird die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit durch die Konzentration des fliissigen Reaktanden limitiert. Die
Geschwindigkeit wird dann nur durch das Wechselspiel von der chemischen Reaktion und

der Diffusion des fliissigen Reaktanden an bzw. im Katalysator bestimmt. Die Steigerung



KAPITEL 6. UBERLEGUNGEN UND BERECHNUNGEN ZUR OCTENHYDRIERUNG 107
IN EINEM TECHNISCHEN FESTBETTREAKTOR

des Druckes fithrt dann unter Umstinden nicht mehr zur Erhohung der

Reaktionsgeschwindigkeit (wie etwa im Fall der Octenhydrierung).

Bei solchen Prozessen bietet sich das vorgestellte neue Konzept des Zweiphasenreaktors mit
Vorsittiger besonders an, da aufgrund der geringen Konzentration des Eduktes die Menge an

gelostem Gas (Wasserstoff) auch ohne Kreislauffithrung der Fliissigkeit ausreichend ist.
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7 Zusammenfassung

Heterogen-katalysierte mehrphasige Reaktionen haben in der chemischen Industrie eine grofie
Bedeutung. So wird beispielsweise eine Vielzahl von Prozessen in der Raffinerietechnik und
Petrochemie in Mehrphasenreaktoren durchgefiihrt. Oftmals handelt es sich dabei um
Dreiphasensysteme (Gas, Fliissigkeit und fester Katalysator). In solchen Systemen treten
allerdings héufig Stofftransportwiderstinde (Gas-Fliissigkeit, Fliissigkeit-Katalysator,

Porendiffusion) auf. Dies fiihrt zu folgenden Problemen:

e Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit ist hdufig deutlich geringer als die der rein

chemischen Reaktion.

e Die Reaktionsrate der chemischen Reaktion (intrinsische Kinetik) ist in
Dreiphasenreaktoren (auch im Labormalistab) nur schwer zu bestimmen, so dass folglich

das Optimierungspotential nicht bekannt ist.

In der vorliegenden Arbeit wurde deshalb die Makro- und Mikrokinetik anhand des noch
relativ einfachen Modellsystems der Hydrierung von 1-Octen zu n-Octan an einem
kommerziellen Ni-Katalysator (Stidchemie) zum verbesserten Verstindnis von heterogen-

katalysierten Dreiphasenreaktionen bzw. -reaktoren untersucht.

Ein Ziel der Arbeit war die Bestimmung der intrinsischen Kinetik aufgrund von kinetischen
Untersuchungen und die Aufstellung eines formalkinetischen Ansatzes. Die intrinsische
Kinetik wurde so ermittelt, dass einzelne Stofftransportwiderstinde schrittweise bestimmt
bzw. ausgeschlossen wurden. Dazu wurden Versuche in einem sogenannten Riittelreaktor
durchgefiihrt, bei dem die Stofftransportwiderstinde durch die systematische Variation der
Reaktionsbedingungen  (Katalysator- und Octenkonzentration, Partikeldurchmesser)
schrittweise  bestimmt und  ausgeschlossen werden konnten. Die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit wird bei hohen Octen- und Katalysatorkonzentrationen stark durch
den Stofftransport aus der Gas- in die Fliissigphase limitiert. Grof3e Katalysatorpartikel fithren
dazu, dass die Reaktionsrate auch durch den Stofftransport aus der Fliissigphase an die

Katalysatoroberfldche und durch die Porendiffusion stark vermindert wird.

Die ausgesuchte Modellreaktion der 1-Octen-Hydrierung ist zwar im Vergleich zu anderen
Mehrphasenreaktionen noch iiberschaubar, hat aber dennoch eine relativ komplizierte Kinetik.

Neben dem Endprodukt n-Octan entstehen auch Octenisomere (2-, 3- und 4-Octen). Es zeigte
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sich allerdings, dass die Hydrierung der Octenisomere und die von 1-Octen etwa gleich
schnell ist, so dass fiir die weitere Versuchsauswertung die gesamte Menge an Octenen
herausgezogen werden konnte. Zur Bestimmung der intrinsischen Kinetik wurden neben der
Octenkonzentration die Wasserstoffkonzentration und die Temperatur variiert. Es zeigte sich,
dass die chemische Reaktionsgeschwindigkeit bei hohen Wasserstoffdriicken (ab 5 bar)

beziiglich der Wasserstoffkonzentration nullter Ordnung ist.

Die weitere Zielsetzung der Arbeit war die Optimierung bestehender Verfahren fiir
Mehrphasenreaktionen durch das sogenannte Vorsittigerprinzip. Grundidee dieses Konzeptes
st es, nur die mit der gasformigen Eduktkomponente gesittigte Fliissigphase iiber das
Katalysatorfestbett zu leiten. Dadurch vereinfacht sich das System zu einem zweiphasigen
System (Fliissigkeit und fester Katalysator), d. h. der Stoffiibergangswiderstand aus der
Gasphase in die Fliissigphase ist ausgeschlossen. Daher wird die rechnerische Erfassung des
Einflusses der Fluiddynamik deutlich weniger komplex und das Scale-up wird recht einfach.
Dieses Konzept bietet auler diesem Vorteil noch eine Vielzahl von weiteren Vorteilen

gegeniiber den klassischen Dreiphasenverfahren (Rieselbett-, Suspensionsreaktor):

Bei exothermen Reaktionen wie z. B. der Hydrierung kann die Wérme durch die

Fliissigkeitsrezirkulation gut abgefiihrt werden.

Die Kreislauffithrung einer Fliissigkeit ist apparativ und energetisch weniger aufwendig
als die von einem Gas: Der geringere Gas- und Energieverbrauch durch den Wegtall der
Rekomprimierung des Kreislaufgases fithren zu geringeren Investitions- und

Betriebskosten.

Der Einfluss der Grenzschicht- und der Porendiffusion kann durch eine erhdhte
Stromungsgeschwindigkeit bzw. durch den Einsatz kleinerer Partikel gezielt vermindert
werden: Im Falle des Zweiphasenreaktors ist der Druckverlust nicht so entscheidend
durch den Energieverbrauch bestimmt, sondern vielmehr durch die mechanische Stabilitét

des Katalysators.
Der Reaktoraufbau ist im Vergleich zu klassischen Dreiphasenreaktoren einfacher.

Aufgrund des relativ geringen Gasanteils kann bei reaktiven Gasen, wie etwa Wasserstoff,

eine Erh6hung der Betriebssicherheit ermdglicht werden.

Nachteile des Zweiphasenreaktors sind bei einer relativ geringen Loslichkeit des Gases bzw.

einer hohen Konzentration der fliissigen Eduktkomponente, dass durch die Rezirkulation der
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Fliissigkeit der Reaktor sich bei hohen Kreislaufraten wie ein Riihrkesselreaktor verhilt.
Damit kann sich unter Umstéinden das notwendige Reaktorvolumen im Vergleich zu einem

Rohrreaktor erhohen.

Um dieses Konzept eines Zweiphasenreaktors mit Vorséttiger zu testen, wurden
entsprechende Versuche durchgefiihrt. Zum Vergleich wurden auch noch Versuche im
klassischen Rieselbettreaktor durchgefiihrt. Die Versuchsergebnisse zeigen, dass die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit in Rieselbettreaktor um den Faktor 20 kleiner ist als die
intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit. Fiir die gleiche Partikelgrofe des Katalysators ergibt
sich eine hohere effektive Reaktionsgeschwindigkeit im Zweiphasenfestbettreaktor (mit dem
Vorsittiger) als im Rieselbettreaktor. Dies zeigt, dass in Rieselbettreaktor die
Reaktionsgeschwindigkeit zusdtzlich durch den Stofftransport aus der Gas- in die
Fliissigphase und nicht nur durch die Porendiffusion und den Fliissig-Fest-Stofftransport
limitiert wird. Die reaktionskinetischen Daten, die im kontinuierlich betriebenen
Festbettreaktor gewonnen wurden, stimmen gut mit den kinetischen Daten im

diskontinuierlichen Riittelreaktor uberein.

Neben den kinetischen und reaktionstechnischen Untersuchungen wurden anhand der
gewonnenen Daten auch Uberlegungen und Berechnungen zur Octenhydrierung in einem
technischen Festbettreaktor angestellt. Dabei ging es nicht darum, die technisch nicht so
relevante  Octenhydrierung als solche zu Dbetrachten, sondern allgemeingiiltige

Schlussfolgerungen fiir technische mehrphasige (Hydrier) Prozesse zu gewinnen.
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9 Verwendete Symbole, Indizes und Abkiirzungen

9.1 Symbole (lateinische Buchstaben)

AL [m%/m’] spezifische Oberfldche (Gasphase - Fliissigphase)

Ais [m*/kg] spezifische dullere Oberfliche des Katalysators beziiglich der
Masse des Katalysators

G [mol/m3] Konzentration des Reaktanden i in der fliissigen Phase (i = Ha,
Octen)

Ckat [kg/m3] Katalysatorkonzentration

¢, [Jkg-K)] Wirmekapazitit

D; [m?/s] Diffusionskoeffizient des Reaktanden i in der fliissigen Phase (i =
H,, Octen)

d, [m] Partikeldurchmesser

dr [m] Reaktordurchmesser

Exn [J/mol] Aktivierungsenergie

ko [s] Hiufigkeitsfaktor

ki [m®( kg - mol - s)] Geschwindigkeitskonstante

ko  [m’/mol] Konstante
Koo [m’/(kgga s™)] Produkt aus  Gas-Fliissig-Stoffdurchgangskoeffizient =~ und
Austauschflache (kgr - Agr)

kgr,i [m/s] Stoffdurchgangskoeffizient (i = Octen und Wasserstoft)
AHg [J/mol] Reaktionswirme

L [m] charakteristische Liange

M, [kg/mol] Molekularmasse des Losungsmittels

n [mol/s] Molstrom

Pees [N/m?] Gesamtdruck

Qreed [M’/5] Feedstrom

Qrec [m3/s] Kreislaufstrom

R[] Kreislaufverhéltnis

t [s] Reaktionszeit

T [°C, K] Temperatur
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I'm

Xr

9.2

[mol/(kg - s)]

[mol/(m’ " s)]
[m/s]

[m’]

[m3 /s]

[m3 /mol]
[m]

[m]

[-]

[-]
[-]

Reaktionsgeschwindigkeit der Octenhydrierung beziiglich der
Masse des Katalysators

Reaktionsgeschwindigkeit beziiglich des Fliissigkeitsvolumen
Leerrohrgeschwindigkeit

Volumen

Volumenstrom

Molvolumen

Reaktionsvolumen

Grenzschichtdicke

Umsatz fiir einen Rohrreaktor (bzw. bei einem Kreislaufreaktor der
Umsatz bezogen auf den Einsatzstrom)

Assoziationsparameter des Losungsmittels

Umsatz (fiir einen Kreislaufreaktor) je Reaktordurchgang

Symbole (griechische Buchstaben)

[W/(m® - K)]
[m/s]

[m/s]

[m/s]

[-]

[mol/(m’ - bar)]
[-]

[-]
[-]
[-]
[-]

[W/ (m - K)]
[-]

[kg/(s - m)]
[mz/ s]

[kg/m’]

[-]

[m’/(kgka - 5)]

Wirmeiibergangskoeffizient
Stoffiibergangskoeftizient
Praterzahl fiir die duBere Phasengrenzschicht
Praterzahl fiir das Korninneren
Labyrinthfaktor
Wasserstoffloslichkeit

Porositét des Festbettes

Porositdt des Katalysators
modifiziertes Thiele-Modul
Porennutzungsgrad (i = Hy, Octen)
Thiele-Modul

Wirmeleitfahigkeit
Reibungskoeffizient

dynamische Viskositit
kinematische Viskositét

Dichte

Tortuositit

Verweilzeit
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9.3 Indizes (tiefgestellt)

A aullen

aus Ausgang des Reaktors

Diff  Diffusion

eff effektive

ein Eingang des Reaktors

F Fluid

Feed  Feedstrom

ges gesamt

GL aus der Gas- in die Fliissigphase
H2 Wasserstoff

H,, L  Wasserstoff in der Fliissigkeit

1 Komponente i (1 = Wasserstoff oder 1-Octen)
1 innen

Kat Katalysator

1 Reaktorlédnge

L fliissige Phase
LS aus der Kernphase der Fliissigkeit an die Katalysatoroberfldche
m Masse

Oc 1-Octen

p Partikel

Pore  Katalysatorpore
R Reaktor

Rec Kreislauf

S Oberfliche

sat gesittigte

Schiitt  Schiittung

A% Volumen
9.4 Indizes (hochgestellt)

* geséttigt
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9.5 Kennzahlen

H [-] Henrysche Konstante

Re [-] Reynoldszahl (u - d,/ (¢ - v))
Sc [-] Schmidt-Zahl (v / D)

Sh [-] Sherwood-Zahl (Brs - d,/D)

9.6 AbKkiirzungen

BET BET-Werte
Extr. Extrudat
Gew. Gewicht

LHSV [h'] Liquid hourly space velocity
Ni Nickel
Vs. Versus

STP Standard Temperatur und Druck (1,013 bar, 25 °C)
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Anhang

A Erginzungen zur Versuchsanlage und zu den analytischen
Methoden

Dieses Kapitel ergdnzt das Kap. 4 dieser Arbeit. Einige der bereits in Kap. 4 angegebenen

Sachverhalte werden hier bewufst wiederholt, um das Lesen zu erleichtern.
A.1 Beschreibung der Anlagen

Die reaktionskinetischen Untersuchungen der Hydrierung von 1-Octen wurden in einem
Riittelreaktor durchgefiihrt. Die in Abb. 4-2 bereits angegebene schematische Darstellung des
Riittelreaktors wird hier niher erklirt (Abb. A-1).

TIC

1 Tt
Fliissigkeit 2 T/
zufuhr _’:{ O

Filter

Abb. A-1: Schematische Darstellung des Riittelreaktors

Die Anlage ist flir Reaktionsdriicke bis 200 bar ausgelegt. Fiir den Versuch stehen reiner
Wasserstoff (Linde AG/Westfalen AG) und reines 1-Octen (Aldrich) zur Verfiigung. Der
Reaktor wird mit einem Heizdraht erhitzt. Die Temperatur wird mittels eines Thermoelements
(N1/CrNi-Thermocouples), das am Eingang (1) tief den Reaktor hineinragt, durch den
Temperaturregler - TIC (Temperatur Indication and Control) gemessen bzw. kontrolliert. Der
Wasserstoffdruck wird durch den Druckminderer — PI (Manometer) und das Ventil V1 im
System konstant eingestellt. Die Fliissigkeit wird durch Einspritzen (Eingang 2) in das System
gebracht. Die Probeentnahme erfolgt durch das Feinventil (V2).

Das in Abb. 4-4 dargestellte AnlagenflieBbild mit zwei Reaktoren (Rieselbettreaktor,

Zweiphasenreaktor mit Vorsittiger) zeigt die wesentlichen Anlagenteile.
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Rieselbettreaktor: Die in Abb. 4-4 durch die gestrichelten Linien dargestellten Teile gehdren
zum Rieselbettreaktor. Die Anlage des Rieselbettreaktors besteht im wesentlichen aus der
Gas- (V14, V21, V24 und V31) und Flissigkeitsdossierung (5, 6, V12 und V17), einem
mittels eines Heizdrahtes erhitzten Festbettreaktor, einem Wérmetauscher (2 a) und, der

Produktabtrennung (V3, V4, V16, V17, 8, 9 und 13).

Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger: Die im Abb. 4-4 durch die durchgezogenen Linien
dargestellten Teile gehdren zum Zweiphasenreaktor. Hier wird das Gas nicht direkt in den
Reaktor geleitet, sondern muss erst im Sattiger mit der Fliissigkeit (1-Octen/Octan Mischung)
vermischt und geldst werden. Dann wird die gasgeséttigte Fliissigkeit in den Reaktor geleitet.

Der Festbettreaktor wird ansonsten - wie in Abb. 2 - 14 in Kap. 2-6 beschrieben - betrieben.

Die Bestimmung des gelosten Wasserstoffs am Eingang und am Ausgang des Reaktors erfolgt
dadurch, dass an beiden Stellen mit einer Spritze ein bestimmtes Volumen (V) der
Mischung vom Gas (hier Wasserstoff) und der Fliissigkeit (Vi) gemessen wird. Vi ist das
Volumen, das beim Umgebungsdruck (ca. 1 bar) von der Fliissigkeit und dem aus der

Fliissigkeit bei der Entspannung entweichenden Wasserstoff eingenommen wird:

3
Vges - VL m Gas

Xein oder Xaus = (A.1-1)

L PH, m% -bar

A. 2 Katalysatoraktivierung

Der Ni-Katalysator wird wie folgt aktiviert: In den Riittelreaktor wurde erst die fiir den
Versuch benoétigte Menge des Katalysators eingebracht und dann wird mit durchstrémendem
Wasserstoff unter konstantem Druck (2 bis 3 bar) 0,5 bis 1 Stunde reduziert. Der Versuch
wurde durchgefiihrt, indem der Reaktor unter der Wasserstoffatmosphédre mit Fliissigkeit

gefiillt wurde.

Der Zweiphasenreaktor mit Vorséttiger wurde zunichst die bendtigte Menge des Katalysators
eingefiillt, und dann unter einer Durchstromung mit Wasserstoff ca. 3 Stunden reduziert.
Danach wurde die Anlage mit der Fliissigkeit gefiillt oder unter Wasserstoffatmosphére

gelassen, um eine Desaktivierung zu vermeiden.
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A. 3 Analytik

Gas-Chromatographie:

Die Versuchsergebnisse basierten hauptsichlich auf die gaschromatographische Analyse. Die

Zusammensetzung des Reaktionsprodukts wurde bei folgenden Bedingungen bestimmt:

Gerit:

Séule:

Temperaturprogramm:

VDT:

Temperatur am Gasdosierventil:
Tragergas:

Tragergasvordruck:
Probenmenge:

Detector:

Integrator:

BET-Messung:

Sichromat 3 (Siemens)

35 m FS-Se54-CS (Gaschromatographie-Service)
70 °C isotherm

250 °C

160 °C

Stickstoff (N3)

1.0 bar

0,14 pl

Flammenionisationsdetektor (FID); 300 °C

HP LAS 3359

Die charakteristischen Groflen, wie die spezifische innere Oberfldche, das Porenvolumen und
der mittlere Porendurchmesser des Katalysators (NISAT 1,5mm CDS Extr. RS, Siid-Chemie)
wurden durch die BET-Methode bestimmt.

Gerit: Gemini 539 (Micromeritics)

Gas: Stickstoff

Temperatur -196 °C

Evak. -Geschwindigkeit: 300 mm Hg/min

Sattigungsdruck: 752,68 mm Hg

Pump-Dauer: 3,0 min

Tab. A-1. Messbericht

Relativ-  Druck Ads. Volumen Relativ- Druck  Ads. Volumen
Druck (mm Hg) (cms/g STP) Druck (mm Hg) (em’® /g STP)
0,0503 34,54 51,655 0,9000 677,39 174,748
0,0903 67,44 57,197 0,9300 699,96 186,732
0,1301 97,21 61,830 0,9500 715,04 196,091
0,1703 127,22 66,23 0,9614 723,60 198,462
0,2102 156,99 70,607 0,9791 736,95 210,488
0,2504 187,04 74,923 0,9838 740,51 210,477
0,3004 224,38 80,35 0,9953 749,14 231,625
0,3503 261,63 85,906 1,0025 754,55 231,406
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0,4003 299,05 91,711 1,0024 754,48 230,837
0,4505 336,48 97,560 1,0003 752,89 211,617
0,5003 373,75 103,243 0,9863 742,36 240,779
0,5503 411,04 109,455 0,9801 737,70 239,348
0,6002 448,31 116,013 0,9502 715,16 224,585
0,6502 485,7 122,883 0,8502 639,96 177,429
0,7002 527,05 130,972 0,7503 564,70 152,303
0,7501 564,59 139,074 0,6503 489,47 135,281
0,8001 602,24 148,220 0,5503 414,18 122,152
0,8500 639,78 159,974

In Abb. A-2 und A-3 sind die Messwerte graphisch dargestellt.
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Abb. A-2: Adsorptions- und Desorptionskurven bei der BET-Messung (Katalysator:
NISAT, Siidchemie, dp = 0,7 mm, mg, = 0,48 g)
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Abb. A-3: Spezifische innere Oberfldche des Ni-Katalysators bestimmt durch Mehr-Punkt-
BET-Messung (Katalysator: NISAT, Siidchemie, dp = 0,7 mm, mgq, = 0,48 g, V4
ist das Volumen der adsorbierten Gasmenge)
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Tab. A-2. BJH-Porenradienverteilung aus der Adsorptions-Isotherme
t= 3,5400 [ -5,0000/In(P/Po)]"***

Durchmesser- Mittl. Inkrement. Kumuliert. Inkrement. Kumuliert.
intervall Durchm. Poremvol. Poremvol. Porenffl. Porenfl.
3 3 2 2
(A) (A) (em¥g)  (emYg) (m%g) (m?/g)
4115,1 - 1216,4 1440,9 0,034986 0,034986 0,971 0,971
1216,4 - 519,3 621,7 0,020263 0,055249 1,304 2,275
519,3 -404,1 446,9 0,003887 0,059136 0,348 2,623
404,1 -291,4 329 0,01687 0,076006 2,051 4,674
291,4 - 206,4 2339 0,022433 0,098439 3,836 8,51
206,4 - 139,4 159,4 0,029002 0,127441 7,278 15,788
39,4-105,4 117,3 0,024099 0,15154 8,219 24,008
105.4 - 84,6 92,5 0,019325 0,170865 8,36 32,368
84,6 - 70,5 76,1 0,017853 0,188718 9,382 41,749
59,4 -51,6 54,8 0,016619 0,223023 12,122 53,837
51,6 —45,4 48 0,016339 0,239362 13,616 67,452
454 -40,3 42,5 0,015834 0,255196 14,911 82,363
40,3 - 36,1 37,9 0,0146 0,269796 15,414 97,777
36,1 —32,4 34 0,015623 0,285383 18,394 116,171
32,4-29,2 30,6 0,015849 0,301232 20,737 136,908
29,2 -26,3 27,6 0,015148 0,31638 21,979 158,888
26,3 —23,7 249 0,014647 0,327735 23,576 182,463
23,7-21,8 22,6 0,011354 0,33909 20,07 202,534
21,8199 20,7 0,011288 0,350378 21,809 224,343
19,9 -18,0 18,8 0,010294 0,360671 21,891 246,235
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Abb. A-4: BJH-Porenradienverteilung aus der Adsorptions-Isotherme (Katalysator:
NISAT, Siidchemie, dp = 0,7 mm, mgy, = 0,14 g)
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Abb. A-5: BJH-Porenradienverteilung aus der Adsorptions-Isotherme (Katalysator:
NISAT, Siidchemie, dp = 0,7 mm, mg, = 0,14 g)

Tab. A-3. BJH-Porenverteilung aus der Desorptions-Isotherme
t= 3,5400 [ -5,0000/In(P/Po)]"?**"

Durchmesser- Mittl. Inkrement. Kumuliert. Inkrement. Kumuliert.
intervall Durchm. Poremvol. Poremvol. Porenffl. Porenfl.
(A) (A) (cm’/g) (cm’/g) (m’/g) (m’/g)

1430,9 - 9922 1132,9 0,002397 0,002397 0,085 0,085

9922 - 405,4 4845 0,026190 0,028587 2,162 2,247

4054 - 139,7 164,1 0,096040 0,124627 23,413 25,660
139,7- 84,7 98,1 0,052186 0,176813 21,279 46,939
84,7 - 60,3 67,9 0,037072 0,213885 21,842 68,781
60,3 -46,3 51,1 0,029930 0,243815 23,422 92,203

46,3 - 36,9 40,3 0,051821 0,295635 51,408 143,611
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Abb. A-6: BJH-Porenverteilung aus der Desorptions-Isotherme (Katalysator: NISAT,
Stidchemie, dp = 0,7 mm, mgy = 0,14 g)
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Abb. A-7: BJH-Porenverteilung aus der Desorptions-Isotherme (Katalysator: NISAT,
Stidchemie, dp = 0,7 mm, mg, = 0,14 )

Hg-Porosimetrie:

Die wichtigen Parameter des Ni-Katalysators, wie Porositit und Porenradienverteilung,

wurden durch die Quecksilber-Porosimetrie analysiert.
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Gerit: Auto Pore III. 9400 (Micromeritics)
Penetrometer: 0617 —(10) 5 bulb, 1,131 Stem, Powder
Pen. Konstante: 21,630 pl/pF
Pen. Gewicht: 63,1896 ¢
Max. Hauptdruck: 0,030682 MPa
Pen. Volumen: 5,8920 ml
Kontaktwinkel: 130 Grad
Hg Oberflachenspannung: 485,0 Dyn/cm
Hg Dichte: 13,5335 g/ml
Kumalative Intrusion vs Diameter
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Abb. A-8:  Porenvolumen durch die Analyse der Quecksilber-Porosimetrie
(Katalysator: NISAT, Siidchemie; dp = 0,7 mm, mg, = 1,82 g)
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Abb. A-9:  Porenoberfliche durch die Analyse der Quecksilber-Porosimetrie
(Katalysator: NISAT, Stidchemie; dp = 0,7 mm, mg, = 1,82 g)
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B Erginzungen zur Versuchsauswertung
B.1 Messwerte und Bestimmung einzelner Grofien im Riittelreaktor

Zur Auswertungen stehen folgende Messgrofen zur Verfiigung.

- Ergebnisse der gaschromatographischen Analyse (detektierte

Flacheneinheiten; i = Octenisomere, Octan) FE;
- Katalysatormenge MKat
- Partikeldurchmesser des Katalysators dp
- Reaktionszeit t
- Reaktionsvolumen (Fliissigkeitsvolumen) Vr
- Gesamtdruck Dges
- Temperatur im Reaktor Tr

Alle Versuchsauswertungen und Graphiken erfolgten mit Hilfe des Programms Microsoft
Excel 97 und Origin 5.0. Mit Hilfe der oben genannten Messwerte lassen sich die folgenden

GrofBen berechnen.
Octenkonzentration:

Die Konzentration von Octen lésst sich aus den Flacheneinheiten der gaschromatographischen
Analyse im Produkt berechnen. Da die Korrekturfaktoren fiir Octenisomere oder n-Octan

vernachlissigt werden konnen, gilt fiir die Octenkonzentration:

__FEi Poc
2 FE. Mg,

Coe (B.1-1).

Katalysatorkonzentration:

Die Katalysatorkonzentration ldsst sich mit der Katalysatormenge und dem

Reaktionsvolumen bzw. dem Fliissigkeitsvolumen berechnen:

Crur = MKat (B.1-2).
VR

Wasserstoffkonzentration:

Die  Wasserstoffkonzentration wird durch die  Wasserstoffloslichkeit bei  der
Versuchstemperatur (Tg = 100 °C) und dem Wasserstoffpartialdruck berechnet. Der
Wasserstoffpartialdruck ist die Differenz von Gesamtdruck und Fliissigkeitspartialdruck, der

hier etwa 0,5 bar ist.
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*

Cy,, =XH, PH, (B.1-3).

Die Loslichkeit y H, ergibt einen Wert 0,66 - 10 mol/(cm’ - bar) bei 100 °C und wurde fiir

die weiteren Auswertungen benutzt.

modifizierte Verweilzeit:

Aus jedem Versuchsergebnis wurde die Kurve (Cocaus = f (1)) aufgestellt, wobei Co. die
Octenkonzentration im Produkt und 7 die modifizierte Verweilzeit ist. 7 ldsst sich mit der
Katalysatorkonzentration im Riittelreaktor und der Reaktionszeit wie folgt berechnen:

= L Kat [S’kg} (B.1-4).

Vi m>

B.2 Bestimmung der reaktionskinetische Parameter der Octenhydrierung im
Riittelreaktor

Zur Berechnung der reaktionskinetischen Parameter wurde angenommen:

- Die Reaktionstemperatur ist im Reaktor konstant.
- Volumenverinderungen der Reaktionsmischung und eine Anderung der

Katalysatorkonzentration bei der Probennahme konnen vernachlissigt werden.
Intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit:

Die chemische Reaktionsgeschwindigkeit bei einem konstanten Druck von Wasserstoff wird
wie folgt bestimmt:

d
T = —% = ky(T)-C}. bzw. 1), = Ink,, +n-InCop (B.2-1).

In der Konstanten ki(T) ,,steckt somit noch ein mdglicher Einfluss des Wasserstoffs. Die
Reaktionsordnung fiir Octen wird aus Messreihen bestimmt, in denen jeweils nur die

Octenkonzentration bei ansonsten konstant gehaltenen Versuchsparametern verédndert wird.
Intrinsische Geschwindigkeitskonstante:

Fiir die Bestimmung der intrinsischen Kinetik gilt der folgende formalkinetische Ansatz:

_ kl 'COC ‘CHZ (B 2_2)
1+k2'CH2 ' ‘
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Die Konstante k; hingt noch von der Reaktionstemperatur ab. Aus diesem Verhalten kann die

Aktivierungsenergie bestimmt werden:
ki =ky-e RT (B.2-3).

Effektive Geschwindigkeitskonstante

Die effektive Geschwindigkeitskonstante hingt vor allem bei groBeren Katalysatorpartikeln
von Stofftransporteffekten. In der vorliegenden Arbeit wird die effektive

Geschwindigkeitskonstante ky, s wie folgt bestimmt:

1
k - (B.2-4),
m,e _ _
Z (Brs - Ars) " +Wpore Fom) ™"
mit:

yox Stoffiibergangskoeffizient [m/s]
Ars:  massenbezogene spezifische duBere Oberfliche des Katalysators [m*/kg]

n: Porennutzungsgrad [-]

Der Stoffiibergangskoeffizient ldsst sich mit Sherwoodzahl bestimmen. Fiir Einzelpartikel

wird die Sherwood-Zahl wie folgt bestimmt:

Sh=2+0,664+/Re -3/Sc (B.2-5).
Hierbei ist:
Sh: Sherwood-Zahl ( Sh = p-dp ) [-],
Dj;
Sc: Schmidt-Zahl (Se¢ = ——) [],
Dj;
ur - dP
Re: Reynolds-Zahl (Re = ————) [-],
1%
dp: Partikeldurchmesser [m],
Dj;: Diffusionskoeffizient der fluiden Komponente (geloster Wasserstoff, Octan)

in der Mischung [m?/s],
ur: Leerrohrgeschwindigkeit [m/s],

\% kinematische Viskositit der Reaktionsmischung, [m?/s]
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Die minimale Sherwood-Zahl ergibt sich fiir den Stoffiibergang an kugelformige
Einzelpartikel zu Shmin = 2.
Wenn die Reaktion nur durch die Porendiffusion bestimmt wird, hidngt die effektive

Geschwindigkeitskonstante nur vom Porennutzungsgrad und wird wie folgt ermittelt:

km, eff _ tanh® bC
K (D’Oc

M pore =

(B.2-6).

Fir das modifizierte Thiele-Modul fiir kugelformige Partikel gilt bei hohen
Wasserstoffpartialdriicken (ki = ki/ky):

k .
Ooo=L. | P (B.2-7).
6 \ k2Dt oc

B.3 Meflwerte und Bestimmung einzelner Grofien im Zweiphasenreaktor mit

Vorsittiger

Zur Auswertungen stehen folgende MeBgroBen zur Verfligung:

- Katalysatormenge MK at

- Schiittungsvolumen Vr

- Reaktordurchmesser dr

- Partikeldurchmesser des Katalysators dp

- Gesamtdruck Dges

- Temperatur am Eingang Tein

- Temperatur am Ausgang Taus

- Feedstrom Qreed

- Recyclestrom QRrec
Kreislaufverhiltnis:

Das Kreislaufverhiltnis ldsst sich mit dem Feed- und Recyclestrom berechnen.

QRec
R =—Rec (B.3-1).
QFeed )

Stromungsgeschwindigkeit:

Fiir die Leerrohrgeschwindigkeit gilt:
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_ QRec +QFeed

u
L dg /4

(B.3-2).

Hierbei ist dr Reaktordurchmesser.
modifizierte Verweilzeit:

Bei reaktionskinetischen Untersuchungen in Zweiphasenreaktor mit Vorséttiger ergibt sich
aus dem Verhiltnis der Katalysatormasse zum Gesamtvolumenstrom die modifizierte

Verweilzeit je Reaktordurchgang:

MKat S- kgj|
TR = (B.3-3).
™ (QFeed + QRec) [ m3
und fiir den gesamten Reaktor:
MKat | S kgj|
Ty=—"7"|— (B.3-4).
" QFeed |: m3

Der LHSV-Wert entspricht dem Verhéltnis von Reaktorvolumen zu Feedstrom (Vr/Qreed).
Octenkonzentration (am Reaktoreintritt) nach der Mischung:

Die Octenkonzentration am Reaktoreintritt nach der Mischung des Eduktstromes mit der im

Kreislauf gefiihrten Fliissigkeit wird durch das Kreislaufverhdltnis bestimmt:

COc,ein +R- COc,aus
1+R

COc,ein,R = (B.3-4).

Umsatzgrad:

Der Gesamtumsatzgrad ergibt sich aus der Octenkonzentration am Reaktoraustritt und der

Octenkonzentration im Eduktstrom:

X = COC,ein B COc,auS P Tm (B3-5)

COc, ein

Der (geringere) Umsatzgrad je Reaktordurchgang ist fiir die Kreislauffahrweise definiert als:

x, - Coeink ~Cocaus _ |yt (B.3-6).

COc,ein,R
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B.4 Bestimmung der reaktionskinetischen Parameter der Octenhydrierung im

Zweiphasenreaktor mit Vorsittiger
Zur Berechnung der reaktionskinetischen Parameter wurde angenommen:

- Der Reaktor kann als idealer Rohrreaktor betrachtet werden.

- Die Reaktionstemperatur ist im Reaktor konstant.
Effektive Reaktionsgeschwindigkeit je Reaktordurchgang:

Wenn die Konzentrationsdifferenz am Eingang und am Ausgang klein ist, kann die effektive

Reaktionsgeschwindigkeit wie folgt bestimmt werden:

rm _ Qges . (Cem,R - CCZMS) _ Qfeed : (1 + R) : (Cein, R — Caus) _ Cein, R~ Caus (B.4'1)‘

Mgt m Kgay Tm,R

Effektive Geschwindigkeitskonstante bzw. Stoffiibergangskoeffizient fiir eine

Kugelschiittung:

Die effektive Geschwindigkeitskonstante wird wie oben geschrieben berechnet. Nur die
Bestimmung der Sherwood-Zahl fiir den Festbettreaktor ist hier unterschiedlich im Vergleich

zum einzelnen Katalysatorpartikel /121/:
Sh=[1+15(1=&)]- (Shyiy, ++/Sh + Sh3) (B.4-2).

Hierbei spielt nur bei sehr hohen Stromungsgeschwindigkeiten der Term Sh;:
0,037-Re’®. sc
Shy = 01, ¢2/3
1+2,443-Re” > (Sc”' 7 -1)

(B.4-3)

eine wichtige Rolle und kann hier vernachldssigt werden. Der zweite Term (Shy) ldsst sich

wie folgt bestimmen:

d
Shy = 0,664 -vRe - ISc mit Re =L P (B.4-4).
A% SR

Hierbei ist er die Porositit der Festbettschiittung und ergibt einen Wert von etwa 0,4.

Nach GI. (B.4-2) ergibt sich fiir die Sherwoodzahl fiir die Kugelschiittung mit der Porositét
=04

Sh=19-(2 +0,664/Re -3/Sh) (B.4-5).
Fiir den Stoffiibergangskoeffizienten gilt somit fiir eine Kugelschiittung:

D.: D.:
B= d—’f . Sh = d—’f 1,9+ (2+0,664+/Re -3/Sh) (B.4-6)
P P
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C Ergianzungen zu den Versuchsergebnissen

C.1 Strukturelle Parameter des Katalysators: Porositiit, Porenradienverteilung

und spezifische Oberflache

Zur Charakterisierung von Katalysatoren steht eine Vielzahl von Methoden zur Verfiigung.
Die wichtigsten strukturellen Parameter von Katalysatoren sind die spezifische innere
Oberfliche, die &duBere Oberfliche, die Porositidt, die Porenradienverteilung und die
Tortuositidt. Zur Bestimmung der Porenradienverteilung bedient man sich der Stickstoff-
Kapillarkondensation, der Quecksilber-Porosimetrie und der Elektronenmikroskopie /139/.
Zur Oberflichenvermessung verwendet man vor allem die Gas-Adsorption (BET-Methode,
Ny-Adsorption), die  Quecksilber-Porosimetrie, die = Rontgendiffraktometrie,  die

Fliissigphasenadsorption sowie die Kleinwinkel-Rontgendiffraktometrie /139 - 141/.

Die Porositidt und die Porenradienverteilung konnen durch verschiedene Methoden (BET-
Methode und die Quecksilber-Porosimetrie) definiert werden. Durch BET-Messungen /142/
konnen Poren mit Durchmessern bis etwa 100 nm analysiert werden. In der Praxis wird die
Quecksilber-Porosimetrie meist im Porengréfenbereich von ca. 5 bis 15000 nm bei relativ

hohen Driicken (bis 3500 bar) angewendet /143/.

Um die verschiedenen Parameter durch die oben genannten analytischen Methoden zu
charakterisieren, miissen allerdings die Geometrie und die physikalischen Groéfen des
Katalysators bekannt sein. Die wichtigsten Parameter eines Katalysatorpartikels sind die

scheinbare Dichte und die wahre Dichte:

m m
Pschein = Fart (C.1-1) und PPart = — —Part (C.1-2).
VPart VPart - VPore

Auf der Basis der obigen Gleichungen folgt fiir die Porosititsbestimmung eines

Katalysatorpartikels:

Pschein —1- M part '(VPart — VPore) _ Vpore (C.1-3).

& P = 1-
PPart Mpars *V Part Vpart

Neben den Parametern fiir einzelne Korner wird der Festbettreaktor noch weiter durch die

Schiittdichte und die Schiittungsporositit charakterisiert:
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Pschein _ 1— Mgat *Vsehiitt =V Hohlraum) _ Y Hohlraum (C.1-4)
PSchiitt MKar *VSchiit Vschiit

Eschiin =1—

Experimentelle Bestimmung der Porositit

Methode A: Eine bestimmte Katalysatormenge wurde gewogen und im Trockenschrank etwa
17 Stunden getrocknet. Nach dem Trocknen wurde das Gewicht erneut bestimmt.
AnschlieBend wurde der trockene Katalysator in Wasser getridnkt. Das Katalysatorvolumen
(0,6 ml) wurde dann aus dem Unterschied des Gesamtvolumens (Vwasser +Vkat = 3,6 ml) und
des Wasservolumens (3 ml) berechnet. Danach wurde die Porositit durch das Verhiltnis vom
Porenvolumen (0,34 ml), das durch den Unterschied zwischen dem feuchten und trockenen

Katalysator definiert wird, zu dem Katalysatorvolumen ermittelt.

Die Porositit eines Katalysatorpartikels ist durch das Verhiltnis zwischen dem Porenvolumen
und dem Gesamtvolumen des Katalysatorpartikels definiert. Fiir die experimentelle
Bestimmung der Porositidt des Ni-Katalysators wurde angenommen, dass beim Trinken der
Katalysatorpartikel in Wasser alle Poren mit Wasser gefiillt werden. Das Porenvolumen
entspricht somit dem Wasservolumen in den Poren. Daraus ergab sich nach Gl. 5-3 ein Wert

von gp von 0,53.

Tab. C-1: Katalysator: NISAT, 1,5mm, CDS Extr. RS von Siid-Chemie. my,,=1,05 g nach dem
Trocknen my, = 1,0239g

Myrock. kat Mwagser+kat Vges W3asser VWasse§+kat VK%t VPoge Ep
g g cm cm cm cm (durchschnittlich)
1,0239 1,3634 3 3,6 0,6 0,3395 0,53

Methode B: Die BET-Messung (s. Anhand A) ergibt einen praktisch mit Methode A
identischen Wert fiir €p von 0,54.
Tab. C-2: Katalysator: NISAT, 1,5mm, CDS Extr. RS von Stid-Chemie.

Dichte p, g/cm3 Vges, cm3/g Vpore (BET)s cm3/g €p

1,5 0,67 0,36 0,54

Methode C: Durch die Quecksilber-Porosimeter-Analyse (Hg-Porosemetrie-AutoPore III der
Firma Micromeritics) wurde die Porositit zu 50 % bzw. zu 0,5 bestimmt. Die Ergebnisse sind

im Anhang A wiedergegeben.
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Bestimmung der Porenradienverteilung

Das in dieser Arbeit verwendete Quecksilber-Porosimeter misst Porenradien im Bereich von
1 bis 10° nm, entsprechend einem Druck von 0 bis 0,3 bar. Der durchschnittliche
Porendurchmesser wurde durch das Quecksilber-Porosimeter zu 10nm und durch
BET-Methode zu 5,7 nm bestimmt. Die Beschreibungen zu den entsprechenden Methoden

und die Porenradienverteilung des Katalysators sind im Anhang A angegeben.
Bestimmung der inneren und der dufleren Oberfliche des Ni-Katalysators

Durch die Mehrpunkt-BET-Methode wurde die innere (spezifische) Oberfliche des
Katalysators zu 250 m*/g bestimmt. Sie erfolgte bei —196°C und Driicken zwischen 0 und
1 bar mit adsorbiertem Stickstoff in einem Gemini-Gerdt der Firma Micromeritics. Die im
Anhang A (Tab. A-1 bis A-3 und Abb. A-2 bis A-7) gezeigten Analysenergebnisse wurden

durch die Software StarDriver Version 1.01 ausgewertet.
Bestimmung der Diffusionskoeffizienten von 1-Octen und Wasserstoff:

Die molekularen Diffusionskoeffizienten von 1-Octen und von Wasserstoff fiir die
bestimmten Temperaturen werden durch die Gl. (5-1) ermittelt. Die zu dieser Bestimmung
benodtigten Parameter wie Molvolumen von 1-Octen und Wasserstoff, die Dichte der Losung
und die kinematische Viskositit sind in Tab. C-3 und C-4 wiedergegeben.

Tab. C-3: Molvolumen von 1-Octen und Wasserstoff

V,, (1-Octen), m*/kg-mol Vy, (Wasserstoft)
Kohlenstoff Wasserstoff Vi,
14,8 3,7 177,6 14,3

Fiir das fliissige 1-Octen ( CgHjg) ist V, = 14,8 - 8 +3,7 - 16 = 177,6 m3/kg-m01 und fiir das
gasformige Wasserstoffmolekiil ergibt Vi, einen Wert von 14,3 m*/kg-mol.

Tab. C-4: Diffusionskoeffizienten bei verschiedenen Temperaturen

T,°C [T,K |UT,K"' |u, Poise |p,g/em’® |v,ecm¥%s |Doc, cm’/s |D(H),

(n-Octan) |(n-Octan) |(n-Octan) cm’/s
0 273,15 0,00366 0,0070 0,718 9,791E-03 1,37E-05 6,22E-05
10| 283,15 0,00353 0,0061 1,64E-05 7,43E-05
20 293,15 0,00341 0,0054 0,702 7,692E-03 1,92E-05 8,69E-05
30 303,15 0,00330 0,0048 2,24E-05 1,01E-04
40 313,15 0,00319 0,0043 0,686 6,239E-03 2,58E-05 1,17E-04
50[ 323,15 0,00309 0,0039 2,96E-05 1,34E-04
60 333,15 0,00300 0,0035 0,669 5,232E-03 3,36E-05 1,52E-04
80 353,15 0,00283 0,0029 0,653 4,.456E-03 429E-05 1,94E-04
100 373,15 0,00268 0,0025 0,635 3,858E-03 5,38E-05 2,44E-04
120 393,15 0,00254 0,0021 6,68E-05 3,03E-04
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Aus den GI. (5-1) und (5-3) kann die Abhéngigkeit der Viskositit von der Temperatur
graphisch dargestellt werden (Abb. C-1). Aus der Steigung (Ex pir/R = 1405,6 K'') kann die

Aktivierungsenergie der Diffusionsvorginge zu 11,7 kJ/mol bestimmt werden.

13
In (T/p) = -1405,6/T + 15,698
12+ R%*=0,9993
= 12+t
=
£ 1L
11 F
10 1 1 1
0,0020 0,0025 0,0030 0,0035 0,0040

T, K"

Abb. C-1: Verhdltnis zwischen der Viskositdt und der Temperatur (Wilke-Chang Korrelation)
Experimentelle Bestimmung der Tortuositit

Im wesentlichen wurde zur Ermittlung des Labyrinthfaktors die Kinetik des Austausches von
fliissigem n-Hexan in Poren gegen n-Heptan untersucht. Dazu wurden mit n-Hexan getrinkte
Katalysatorpartikel zum Zeitpunkt t = 0 in 30 cm® n-Heptan mit Magnetriihrern in Bewegung
gesetzt. Dadurch werden die Molekiille der beiden Fliissigkeit ausgetauscht.
Fliissigkeitsproben wurden zu verschiedenen Zeitabstinden entnommen und das Verhéltnis
Xco/Xceme gaschromatographisch analysiert. Der Verlauf des Molenbruchs von n-Hexan in
der freien fliissigen Phase als Funktion von der Wurzel aus der Zeit wurde in Abb. 5-2 fiir das

Beispiel des angewandten Katalysators dargestellt.
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C.2 Messwerte der Kkinetischen Untersuchungen zur Octenhydrierung im
Riittelreaktor

Tab. C-5: Einfluss der Katalysator- und Octenkonzentration auf die Reaktionsgeschwindigkeit
bei der Hydrierung von I-Octen (Katalysator: NISAT, 1,5 mm CDS. Extr. RS, Siid-
Chemie; d, =45 um ; pgos = 7 bar; T = 100 °C; Vi = 60 cmj; Riittelreaktor)

Zeit, min 1-Octen Co., Gew. % Coc, ges Gew. % T, °C Py, , bar

MKat =0901 g9

0 94,810 96,20 100 6
20 46,201 57,08 100 6
40 11,697 26,965 100 6
60 1,917 11,36 99,5 6
80 1,136 6,030 100 6
100 0,779 3,150 100 6
120 0,440 1,336 100 6
mg, = 0,03 g
0 51,853 64,104 107 6
10 4,939 13,442 100 6
25 0,997 2,771 100 6
40 0,325 0,528 100 6
55 0,265 0,387 100 6
70 0,097 0,203 100 6
85 0,065 0,153 100 6
mg,= 0,03 g
0 95,72 96,662 99,4 6
15 73,93 78,861 100 5,9
30 34,60 46,296 100 6
45 9,368 24,242 100 6
60 2,349 14,381 100 6
MKat = 0,05 g
0 73,359 79,864 102 59
10 31,08 46,621 100 5,9
20 2,419 13,316 100 5,9
30 0,471 2,624 100 5,9
40 0,159 0,603 100 5,9
50 0,09 0,237 100 5,9
Mg, =0,1¢g
0 3,976 4,132 100 6
10 0,365 0,365 100 5,9
20 0,229 0,229 100 6,1
28 0,115 0,115 100 6
36 0,045 0,045 100 6,1
MKat = 092 g
0 1,763 1,8 98,5 6
10 0,348 0,348 100 6,1
20 0,177 0,177 100 6
28 0,119 0,119 99,5 6
36 0,071 0,071 100 6
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MKat = 034 g
0 3,198 3,39 98,5 6
10 0,227 0,227 100 6,1
18 0,191 0,307 100 6
26 0,118 0,118 99,5 6
36 0,052 0,052 100 6
Partikeldurchmesser d, = 0,35 mm, mg,, = 0,12 g
0 94,021 96,264 108 5,9
10 64,985 74,296 100 5,9
20 33,734 50,107 100 5,9
30 2,742 17,881 100 5,9
40 0,713 5,744 100 5,9
50 0,191 0,826 100 5,9
60 0,075 0,224 100 5,9
Partikeldurchmesser d, = 0,7 mm
mg,=0,15¢g
0 97,537 99,698 100 6
20 81,717 86,33 100 6
40 22,84 37,56 100 5,9
58 3,475 12,067 100 6,1
75 0,74 2,466 100 6,1
90 0,259 0,648 100 6
MKat = 0,35g
0 95,606 97,457 99,2 6
15 53,242 65,211 100 6
30 4,463 13,45 100 6
45 0,608 1,668 100 6
60 0,225 0,352 100 6
75 0,052 0,052 100 6
90 0,027 0,027 100 6
MKat = 0170g
0 91,638 95,089 100 6
10 7,792 29,429 100 6
25 1,036 3,803 100 5,9
40 0,488 0,733 100 6,1
55 0,075 0,116 100 6,1
70 0,033 0,033 100 6
Mga = 1,5 g
0 4218 7,096 100 6
10 0,239 0,239 100 6,1
20 0,05 0,05 100 6
Mg =3 g
0 26,688 2,76E+01 100 6
10 0,138 1,38E-01 100 6
20 0,04 4,00E-02 100 5,9
30 0,034 3,40E-02 100 6
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Tab. C-6: FEinfluss der Partikelgroffe auf die Reaktionsgeschwindigkeit bzw. die
Porennutzungsgrade (Katalysator: NISAT, Siid-Chemie; mgq= 0,05 - 0,35 g;
T=100 °C; pges =7 bar; Vi = 60 cm’; Riittelreaktor)

Zeit, min  1-Octen Co., Gew. %  Gesamt Co, ges Gew. %o T, °C Py, , bar

dp, =40 - 50 pm, mg,= 0,05 g,

0 73,359 79,864 102 5,9
10 31,08 46,621 100 5,9
20 2,419 13,316 100 5.9
30 0,471 2,624 100 59
40 0,159 0,603 100 59
50 0,09 0,237 100 5,9
dp =50 - 63 pm, my,=0,05 g
0 91,679 93,757 105 5,9
10 60,573 69,755 99,7 5,9
20 5,364 16,281 100 5,9
30 0,379 2,013 100 5,9
40 0,102 0,236 100 5,9
50 0,065 0,152 100 5,9
d, =63 - 80 pm, mg,=0,055 g
0 30,904 48,859 100 5,8
10 2,928 21,773 100 5,8
20 1,006 8,296 100 5,8
30 0,346 1,871 100 5,8
40 0,154 0,489 100 5,8
50 0,079 0,233 100 5.8
dp, =80 - 112 pm, mk,= 0,065 g,
0 22,71 4432 100 5,7
15 2,542 16,076 100 5,7
30 0,371 2,565 99,7 5,7
40 0,125 0,524 100 5,7
50 0,064 0,173 100 5,7
60 0,041 0,107 100 5,7
dp, =140 - 160 pm, mg,=0,1 g
0 92,143 94,764 101,7 5,9
10 57,907 69,217 100 5,9
20 18,907 39,217 100 5,9
30 2,239 16,692 100 5.9
40 0,645 5,551 100 59
50 0,163 0,821 100 59
60 0,087 0,211 100 5,9
dp =200 - 250 pm, mg, = 0,101 g
0 94,137 96,109 102 5,9
10 70,116 79,005 100 5,9
20 41,578 57,914 100 5,9
30 11,212 34,212 100 5,9
40 2,565 19,479 100 5,9
50 0,796 7,681 100 5,9

60 0,275 1,761 100 5,9
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d, =315-400 pm, mg,=0,12 g

0 95,354 99,023 102 5,9
10 78,834 85,743 100 5,9
20 59,839 72,104 100 5,9
30 34,377 53,295 100 5,9
40 8,707 32,964 100 5,9
50 1,754 17,871 100 5,9
60 0,74 7,262 100 5,9

Tab. C-7: Einfluss der Partikelgroffe auf die Reaktionsgeschwindigkeit bzw. die
Nutzungsgrade  (Katalysator:  NISAT,  Siid-Chemie;  mg,= 0,05 - 0,35 g,
T =100 °C; pges = 7 bar;, Co. < 10%, Vi = 60 cm’; Riittelreaktor)

dp, mm Ky, e, cm3/(g - min) Nutzungsgrad, %

0,7 21 14

0,35 57 38
0,225 67 44,7
0,15 91 60,3
0,09 130 86,7
0,07 140 93,3
0,057 154 100
0,045 144 96

Tab. C-8: Einfluss  des  Wasserstoffdruckes.  (Katalysator: — NISAT,  Siid-Chemie;
Partikeldurchmesser: d,= 40— 50 um, T = 100 °C; Vi = 60 cm’; Riittelreaktor)

t, min Coc, Gew. % T,°C Pges, bar 1, min - g/cm3
MKa™ 0’2 g

0 77,99 101,6 1 0,007

10 19,10 100 1 0,040

20 1,42 100 1 0,073

30 0,61 100 1 0,107

40 0,25 100 1,1 0,140

60 0,05 100 1,1 0,207
mg,=0,15¢

0 1,86 100 1,5 0,075

15 0,21 100 1,6 0,113

30 0,03 100 1,5 0,150
mg,=0,05¢

0 32,26 100 2 0,011

10 7,38 100 2 0,019

20 0,84 100 2 0,028

30 0,30 100 2 0,036

40 0,15 100 2 0,044

50 0,09 100 2 0,053
Mgy = 0,05 g

0 92.94 100 3 0,000

15 37,29 100 3 0,013

25 11,08 100 3 0,021

35 1,91 100 3 0,029

45 1,23 100 3 0,038

55 0,72 100 3 0,046
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My = 0,0509 g

0 3,02 100 3 0,000
10 0,84 100 3 0,008
20 0,40 100 3 0,017
30 0,17 100 3 0,025
40 0,12 100 3 0,034
mg, = 0,0502 g
0 12,11 102 4 0,000
10 0,45 100 4 0,008
20 0,14 100 4 0,017
30 0,07 100 4 0,025
40 0,05 100 4 0,033
50 0,04 100 4 0,042
mg,=0,05¢
0 73,36 102 5,9 0,003
10 31,08 100 5,9 0,011
20 2,42 100 5,9 0,019
30 0,47 100 5,9 0,028
40 0,16 100 5,9 0,036
50 0,09 100 5,9 0,044
mg, = 0,0501 g
0 73,14 100,2 10 0,010
10 6,56 100 10 0,018
20 1,40 100 10 0,027
30 0,64 99,6 10 0,035
40 100 10 0,043
50 0,12 100 10,5 0,052
60 0,08 100 10,1 0,060
mg, = 0,0501 g
0 23,65 100 15 0,022
10 2,21 100 15 0,030
20 0,38 100 15,4 0,038
30 0,26 99,6 14,8 0,047
40 0,14 100 15 0,055
50 0,08 100 15 0,063
60 0,04 100 15 0,072
mg,= 0,05 ¢g
0 10,58 98,4 50 0,017
9 0,259 100 50 0,024
18 0,185 100 50 0,032
27 0,14 100 49,5 0,039
36 0,07 100 49,5 0,047
45 0,03 100 49,5 0,054

Tab. C-9: Einfluss  des  Wasserstoffdruckes.  (Katalysator: ~ NISAT,  Siid-Chemie;,
Partikeldurchmesser: d, = 0,7 mm, 100 °C; Vi = 60 cn’; Riittelreaktor)

t, min Coc, Gew. % T, °C Pges, bar  t, min - g/cm3
my, = 0,3497 g
0 97,457 99,2 6 0
15 65,211 100 6 0,087425
30 13,45 100 6 0,17485
45 1,668 100 6 0,262275
60 0,352 100 6 0,3497
75 0,052 100 6 0,437125
90 0,027 100 6 0,52455
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Mgy = 0,35 g
0 96,491 101,5 10 0
15 48,165 100 10 0,0875
30 6,585 100 10 0,175
40 0,846 100 10,1 0,23333333
50 0,353 100 10,1 0,29166667
60 0,103 100 10 0,35

Mg = 0,35 g
0 94,806 100,4 15 0
15 38,953 100 15 0,0875
30 4,701 100 15 0,175
45 0,475 100 15,3 0,2625
60 0,087 100 15 0,35
75 0 100 15,4 0,4375

my, = 0,3497 g
0 90,613 100 26 0,052455
15 11,521 100 25,9 0,13988
30 1,581 100 26 0,227305
45 0,226 100 26 0,31473
60 0,061 100 26,1 0,402155
75 0 100 26,1 0,48958

Tab. C-10: Einfluss des Wasserstoffdruckes auf die effektive Geschwindigkeitskonstante der

heterogen-katalysierten Hydrierung des 1-Octens. (Katalysator: NISAT, Siid-
Chemie; Cia = 0,00083 g /cnt’ fiiir d, = 40 - 50 um; T =100 °C; Vi = 60 cm’;

Riittelreaktor)
P(H,), bar C(H3), mol/em?® 1, /Cocs cm’ gKa{1 - min’!

1,5 9,90E-06 35,2

2 1,32E-05 52,7
2,5 1,65E-05 143
35 2,31E-05 114
4.5 2,97E-05 140
6,5 4,29E-05 144
10,5 6,93E-05 145
15,5 1,02E-04 140
50,5 3,33E-04 150

Crar = 0,0058 giar/cm’ fiir dy = 0,7 mm

0 0 0
6,5 4,290E-05 21
10,5 6,930E-05 22,8
15,5 1,023E-04 22,9
25,5 1,683E-04 22,5
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Tab. C-11: Einfluss der Temperatur (Katalysator: NISAT, Siid-Chemie, d, =40 - 50 um; pg.;
= 7 bar und 16 bar; Vi = 60 cm’; Riittelreaktor)

t min C(l -Octen)s Gew % COca gess % t min C(1 -Octen)s Gew % C0c9 gesy %
Mg,¢ = 0,05 g5 pges =7 bar; T =100 °C Mg, = 0,05 g5 pges = 16 bar; T =100 °C
0 73,359 79,864 0 23,649 37,321
10 31,08 46,621 10 2,208 6,643
20 2,419 13,316 20 0,38 1,067
30 0,471 2,624 30 0,259 0,4
40 0,159 0,603 40 0,143 0,214
50 0,09 0,237 50 0,076 0,132
60 0,037 0,037
My = 0,05 5 Poes = 7 bar; T =80 °C M, = 0,0505 g5 pges = 16 bar; T =80 °C
0 23,028 36,523 0 82,827 85,721
10 4,301 18,885 15 24,047 35,522
20 1,483 11,991 25 3,545 15,866
30 1,077 7,797 35 1,669 11,101
40 0,73 4413 45 1,266 8,299
50 0,5 2,547 55 1,024 5,858
60 0,291 1,149 65 0,835 4223
70 0,164 0,566
Mg, = 0,1 g5 Pges =7 bar; T =60 °C Mg, = 0,105 g5 pges = 16 bar; T =60 °C
0 53,316 61,062 0 28,9870 36,299563°C)
10 26,471 38,203 15 1,368 3,686
20 8,653 22,358 30 0,424 0,977
30 1,698 13,209 40 0,26 0,347
40 1,454 11,262 50 0,168 0,249
50 1,153 7,653 60 0,079 0,151
60 0,944 5,542
d,=0,7 mm
Mxae = 0,35 g5 pPges = 7 bar; T =100 °C Mgae = 0,35 g5 Pges =16 bar; T =100 °C
0 95,606 97,457 0 91,402 94,806
15 53,242 65,211 15 21,581 38,953
30 4,463 13,45 30 0,881 4,701
45 0,608 1,668 45 0,22 0,475
60 0,225 0,352 60 0,043 0,087
75 0,052 0,052
90 0,027 0,027
My = 0,5 g5 Pges = 7 bar; T =80 °C My, = 0,391 g5 pges = 16 bar; T =80 °C
0 76,074 82,42 0 90,406 94,061
15 8,252 22,749 15 22,82 38,078
28 1,011 4,724 30 1,842 3,58
40 0,262 0,571 40 0,316 0,497
50 0,061 0,104 50 0,149 0,194
60 0,047 0,047 60 0,063 0,063
Mg, = 0,699 g; pges = 7 bar; T =60 °C Mg, = 0,625 g5 Pges = 16 bar; T =60 °C
0 75,259 81,215 0 92,135 94,418
20 8,049 12,387 20 26,151 39,16
40 0,671 1,238 40 1,092 2,988
55 0,111 0,111 55 0,189 0,231
70 0,039 0,039 70 0,09 0,09
85 0,032 0,032
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Tab. C-12: Einfluss der Temperatur auf die effektive Geschwindigkeitskonstante der

heterogen-katalysierten Hydrierung des 1-Octens. (Katalysator: NISAT, Siid-
Chemie, d, = 45 um und 0,7 mm; pg.s = 7 und 16 bar, Co. < 10 %)

d, = 0,7 mm d, =45 pm
-1 30 .1 - 30 .1 -1
Pges bar T,K 1/T, K keg, cm” - min~ - g ke, cm” - min” - g
7 333 0,00300 12 40
7 353 0,00283 20 66
7 373 0,00268 23 140
16 333 0,00300 11 43
16 353 0,00283 18,6 51
16 373 0,00268 22 135

C.3 Reaktionskinetische Untersuchungen zur Octenhydrierung im Rieselbett-

und im Zweiphasenreaktor

In folgenden Tabellen sind die Ergebnisse aller im Rahmen der vorliegenden Arbeit

beriicksichtigten Messungen wiedergegeben.

Tab. C-13: Die heterogen-katalysierte Hydrierung von 1-Octen im Rieselbettreaktor und im

Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger. (Katalysator:

NISAT, Siid-Chemie,

d, = 0,7 mm; pges =26 bar, Ten =~ 100 °C; Coc* ist die mittlere Konzentration
(Coc, ein, R T Coc, aus)/2 im Reaktor)

MKat VKat, Teim Tausa QReca QFeed’ LHSV, Aeins Xaus COc,ausa R COc, ein, Ry C*Oc' 103 Im,y mol/
g cecm °C °C Vh mbh h'  par! bar’ % % mol/cm® (g min)
1,48 2 95 102 25 237,4 118,7 0,136 0,0897 11,3 105,31 12,13 0,732 0,0148
1,48 2 93 102 18,75 244 122 0,145 0,0989 10,7 76,84 11,85 0,705  0,0153
1,48 2 100 106 25 165 82,5 0,145 0,109 4,6 151,52 5,23 0,307  0,0111
1,48 2 100 105 25 207 103,5 0,145 0,109 9,36 120,77 10,10 0,608 0,0132
6,93 99 98 107 25 450 45,45 0,145 0,0553 1,02 55,56 2,77 0,118  0,0067
6,93 99 98 107 16,25 447 45,15 0,145 0,02 1,6 36,35 4,23 0,182  0,0066
6,92 99 100 102 16,25 458 46,26 0,154 0,0385 1,349 35,48 4,05 0,169  0,0068
1,41 2 99 103 21,88 1553 77,65 0,154 0,127 3,85 140,86 4,53 0,262 0,011
1,41 2 100 107 21,88 434 217 0,154 0,0897 20,12 50,40 21,67 1,306  0,0256
1,25 1,8 84 93 8,75 1872 104 0,136 0,058 8,439 46,74 10,36 0,587 0,0143

Veniie = 20 cm’ fiir Rieselbettreaktor

. % .103

Mg Vi o' QuoVh O LHSV,W' goome R comann Coow I
14,29 20 3,125 4633 23,165 4,157 6,75 15,785 0,647
14,29 20 3,125 281 14,05 1,3 11,12 9,599 0,181
14,29 20 8,75 291,1 14,555 1,616 30,06 4,371 0,354
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Tab. C-14: Einfluss des Partikeldurchmessers bei der heterogen-katalysierten Hydrierung
von 1-Octen im Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger. (Katalysator: NISAT, Siid-
Chemie; pges = 26 bar; T = 100°C; Zweiphasenreaktor)

d,= 0,35 mm
MKat VKata Teim Tauss QRecs QFeed9 LHSV, X ein, X aus COc, ausy R COc,ein,R5 COc*' 103 Im, mol/
g ecm’ °C °C Vh m/h h'  bpar' bar! Gew.% Gew. % mol/cm® (g - min)

0,64 0,7 100 103 6,25 60 85,7 0,145 0,109 2,90 104,17 3,823 0,210  0,0095
0,64 0,7 100 108 6,25 350 500 0,145 0,025 24,70 17,86 28,693 1,669  0,0429
0,64 0,7 100 102 5,75 32,6 46,6 0,145 0,122 1,58 176,38 2,135 0,116  0,0052
0,64 0,7 100 107 5,75 206,5 295 0,145 0,042 9,48 27,85 12,618 0,691 0,0304
0,64 0,7 100 108 5,75 280 400 0,145 0,03 19,30 20,54 23,047 1,323 0,0368

d,= 0,15 mm

0,53 0,73 100 108 4,5 136 186,30 0,145 0,031 0,560 33,00 3,477 0,126 0,0266
0,53 0,73 100 103 4,5 58 79,45 0,145 0,104 0,167 77,59 1437 0050 00114
0,53 0,73 100 101 4,5 34 46,58 0,145 0,033 0,098 132,35 0,847 0,030 0,0067
0,53 0,73 100 106 5 102,5 140,41 0,145 0,07 0315 4878 2317 0,082 0,0201

Tab. C-15:  Einfluss der Kreislaufrate bei der heterogen-katalysierten Hydrierung von
1-Octen im Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger. (Katalysator: NISAT, Siid-Chemie;
d, = 0,7 mm; pges = 26 bar, T = 100°C; Zweiphasenreaktor)

* 3
MKat VKat’ Tein, Taus’ QRec, QFeed, LHSV, Xein, Xaus COc, ausy R COc,ein,Rs COc * 10 I'my mO]/

g ecm’ °C °C Vh m/h h'  par' bar!' Gew.% Gew. % mol/cm’ (g-min)
Qrec=251h

1,48 2 95 102 25 238 119 0,136 0,090 11,3 105,04 12,136 0,732 0,0149
1,48 2 100 106 25 165 82,5 0,145 0,109 4,6 151,52 5,226 0,307  0,0111
1,48 2 100 105 25 207 103,5 0,145 0,109 9,36 120,77 10,104 0,608  0,0132
693 99 98 107 25 450 4545 0,145 0,055 1,02 55,56 2,770 0,118  0,0067
1,41 2 99 103 21,88 1553 77,65 0,154 0,127 3,85 140,86 4,528 0,262  0,0110

2

1,41 100 107 21,88 434 217 0,154 0,09 20,12 50,40 21,674 1,306  0,0256

Qrec=12,51h

2,65 4 100 108 12,5 206 51,5 0,145 0,082 340 60,68 497 0261 0,0078
2,65 4 100 111 12,5 394 985 0,145 0,036 940 31,73 12,17 0,674 0,0140
2,65 4 100 111 12,5 565 14125 0,145 0,028 21,37 22,12 2477 1442 00175
2,65 4 100 104 12,5 102 255 0,145 0,122 2,30 122,55 3,09 0,168  0,0039

Qrec = 6,25 1/h

2,65 4 100 105 6,25 101 25,25 0,145 0,09 3,00 61,88 4,543 0,236 0,0039
2,65 4 100 109 6,25 218 54,5 0,145 0,036 6,064 28,67 9,230 0,478  0,0080
2,65 4 100 110 6,25 392 98 0,145 0,016 17,42 15,94 22,294 1,241  0,0127
2,65 4 100 110 6,25 568,5 142,13 0,145 0,014 31,97 10,99 37,642 2,175 0,0152
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Tab. C-16: Einfluss der Wasserstoffkonzentration bei der heterogen-katalysierten Hydrierung

von [-Octen im Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger. (Katalysator: NISAT, Siid-

Chemie; d, = 0,7 mm; Zweiphasenreaktor mit Vsepiy = 4 cm3; Tein =100 °C)

MKa¢ VKata Teim Tauss QRecs QFeed9 LHSV, Xein, Xaus COc, ausy COc,ein,R5 COc*' 103 I'm, mO]/
g em® °C °C Vh mVh h' bar’ bar' Gew.% Gew. % mol/em® (g-min)
p(Hz) = 10,5 bar
2,67 4 100 105 25 101,5 25,375 0,145 0,091 3,452 246,31 3,84 0,228  0,0038
2,67 4 102 104 25 208 52 0,145 0,061 8,62 120,19 9,37 0,562 0,0074
2,67 4 102 106 25 384 96 0,145 0,061 25,503 65,10 26,63 1,629  0,0112
2,67 4 101 106 25 570 142,5 0,145 0,061 42,36 43,86 43,64 2,688  0,0128
272 4 100 103 25 101 2525 0,142 0,091 270 247,52 309 0,181  0,0038
2,72 4 100 105 25 207,5 51,875 0,142 0,056 7,20 120,48 7,96 0,474  0,0074
2,72 4 100 105 25 383 95,75 0,142 0,047 23,11 65,27 24,27 1,481 0,0113
2,72 4 100 105 25 572 143 0,142 0,051 40,90 43,71 42,22 2,598 0,0129
p(H,) = 40,5 bar
2,72 4 103 108 23,75 199,5 49,875 0,150 0,119 1,650 119,05 2,469 0,129  0,0075
2,72 4 103 112 22,5 373 93,25 0,138 0,104 3,800 60,32 5,369 0,287  0,0137
2,72 4 102 112 22,5 556 139 0,149 0,087 8,110 40,47 10,326 0,576  0,0196
272 4 100 99 225 134 33,5 0,150 0,128 1,790 167,91 2371 0,130  0,0050
p(H>) = 50,5 bar
2,72 4 102 106 22,5 133,5 33,375 0,144 0,134 1,89 168,54 2,47 0,136  0,0050
2,72 4 102 108 21,25 236 59 0,144 0,12 3,597 90,04 4,66 0,258  0,0087
2,72 4 103 111 21,25 383 95,775 0,144 0,11 6,50 55,48 8,16 0,458  0,0137
2,72 4 100 112 21,25 579 144,75 0,144 0,096 10,85 36,70 13,21 0,752 0,0198
Tab. C-17: Einfluss der Temperatur bei der heterogen-katalysierten Hydrierung von 1-Octen

im Zweiphasenreaktor mit Vorsdttiger.

(Katalysator: NISAT, Siid-Chemie

d, = 0,7 mm; Zweiphasenreaktor mit Vscpiiu = 4 cmg; d, = 0,7 mm; pges = 26 bar)

MKag, VKat, Pges, Tausa QRec, QFeed, LHSV, Xein, Xausi COc, ausy COc,ein,Ra COC*' 103 I'm, mOI/
g cm® bar °C /h ml/h  h'  par! bar' Gew.% Gew. % mol/cm’ (g-min)
T =80°C
2,78 4,07 26 83 17,5 102 25,06 0,122 0,136 2,400 171,57 2,966 0,168 0,0037
2,78 4,07 26 8 17,5 208 51,11 0,122 0,115 6,031 84,13 7,135 0,411 0,0073
2,78 4,07 26 87 17,5 379 93,12 0,122 0,086 13,078 46,17 14,921 0,875 0,0123
2,78 4,07 26 87 17,5 562 138,08 0,122 0,058 22,208 31,14 24,629 1,464 0,0164
T =100°C
2,778 4,07 26 104 18,75 100 24,57 0,145 0,094 2262 187,50 2,781 0,158 0,0037
2,78 4,07 26 105 18,75 208 51,11 0,145 0,060 5,11 90,14 6,151 0,352 0,0074
2,78 4,07 26 108 18,75 379 93,12 0,145 0,047 9,95 49,47 11,734 0,678 0,0128
2,78 4,07 26 109 18,75 563 138,31 0,145 0,055 17,49 33,30 19,895 1,168 0,0174
T =120°C
2,72 4 26 124 25 101 2525 0,154 0,136 1,691 247,52 2,087 0,118 0,0038
2,72 4 26 126 25 207,5 51,875 0,154 0,115 3,350 120,48 4,146 0,234 0,0077
2,72 4 26 128 25 379 94,75 0,154 0,086 6,365 6596 7,763 0,442 0,0136
2,72 4 26 130 25 556 139 0,154 0,058 10,069 44,96 12,026 0,690 0,0191
2,78 4,07 26 126 20 208 51,106 0,154 0,121 3,192 96,15 4,188 0,231 0,0075
2,778 4,07 26 128 20 380 93,366 0,154 0,075 6,870 52,63 8,606 0,484 0,0133
2,778 4,07 26 130 20 587 144,23 0,154 0,047 13,597 34,07 16,061 0,927 0,0190
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