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Zusammenfassung

Im Rahmen des Projektes ist anhand des Systemdmdesterung von Methylacetat mit n-
Butanol die Reaktivrektifikation in Verknipfung m#onderverfahren untersucht worden.
Dabei ist die Kombination der Reaktivrektifikatiomt Membrantrennung, azeotroper und ex-

traktiver Rektifikation untersucht worden.

Das Projekt umfasste die Messung der Kinetik dexkfiR@ssystems und die Modellierung mit
Hilfe eines adsorptionsbasierten als auch eingaatiaren pseudohomogenen Ansatzes. Die
erhaltenen Modellparameter sind in die Durchfuhrumgl Simulation des reaktiven Rekti-
fikationsprozesses eingeflossen, der an der Tegims&nlage in Oldenburg experimentell be-
trieben worden ist. Uber den reinen reaktivrekdifiken Prozess hinaus sind auch die Ein-
beziehung von Sonderverfahren in den Prozess expetell untersucht worden. Dabei
handelte es sich um die Verfahren der azeotropdrexinaktiven Rektifikation.

Im Projekt sind eigene Membranen fur das TrennprabMethanol/Methylacetat entwickelt
und in den Verfahren der Pervaporation und Dampipation experimentell auf ihre Eignung
hin untersucht worden. Die apparative Verschaltdeg Rektifikationsprozesses mit einer
Membrantrennung ist auf Weisung des PA aber nigtahdjefihrt worden, kann aber auf Basis
der ermittelten Membrandaten und mit Hilfe im Pkojentwickelter Module fur die Integration
in Aspen simuliert werden. Die im Projekt erhaltei®aten zur Verwendung der Reaktivrekti-
fikation anhand des Testsystems sind fUr eine sydische Herangehensweise zum maoglichen

Einsatz dieses innovativen Verfahrens genutzt worde

Das entwickelte Simulationsmodell fir die Membrantrung wurde dartber hinaus in eine
Javaanwendung implementiert, welches lizenzfrei mberessierten Unternehmen verwendet
werden kann, um flr benutzerdefinierte Prozességbssategien zu entwickeln. Die Projekt-
ergebnisse wurden auf Tagungen vorgestellt undashzZeitschriften publiziert. Das Ziel des

Vorhabens wurde somit erreicht.
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Symbolverzeichnis

Lateinische Symbole:

Symbol Einheit Bedeutung

a, b,cde (- Koeffizienten der Permeatzusammensetzungs- und
f,g Flussgleichungen

a ) Aktivitat der Komponente i

A (m?) Membranflache

Ea (I/mol) Aktivierungsenergie

f (bar) Fugazitat

h (I/mol) molare Enthalpie

h® (I/mol) molare Exzessenthalpie

k (mol/s/g), (mol/s/eq[H), Reaktionsgeschwindigkeitskonstante

(mol/s/mol H),
(m3/mol/s/(ml H+/l),

K ) chemische Gleichgewichtskonstante

Kads,i ) Adsorptionskonstante der Komponente i

L (Nm3/(m2 h bar)) Permeanz

m (kg) Masse

Mo, Mr (bart, K Steigungsparameter im Free-Volume Modell

n (mol) Stoffmenge

P (bar) Druck

P (W) mechanische Leistung

o] - relative van der Waalsche Oberflache der
Komponente i

Q (W) thermische Leistung

r (mol/s/ml H), (mol/s/g), Reaktionsgeschwindigkeit

(mol/s/mol H)

fi - relatives van der Waalsches Volumen der
Komponente i

R (I/mol/K) allgemeine Gaskonstante

t (h) Zeit

T (K) absolute Temperatur

\% (m3) Volumen

W (kg/kg) Massenbruch der Komponente i

Xi (mol/mol) Molenbruch der Komponente i in der Flg&sit

Yi (mol/mol) Molenbruch der Komponente i im Dampf

z (mol/mol) Molenbruch der Komponente i im Feed



Griechische Symbole:

Symbol

Q < < b=

Indices:
Symbol

0

calc
cat.
exp

Abkurzungen:
Symbol

ACM
CAICTA
BuOAc
BuOH
DMSO
DP
MeOAc
MeOH
PAN
PIM
POMS
PPS
PV
PVA
SPEEK
TiO,
VP

Einheit Bedeutung

) Aktivitatskoeffizient der Komponente i

) Differenzwert einer thermodynamischen Grol3e
) stéchiometrischer Koeffizient der Komponente i

(°C) Temperatur
(m) Lennard-Jones Molekildurchmesser

Bedeutung

Standardzustand

berechneter Wert

Katalysator

experimenteller Wert

Feed

Komponente

Membran

im Normzustand bei 0 °C und 1,01325 bar
Permeat

Grol3e fur die chemische Reaktion oder Retentat
Ruckfihrung

Sumpf, Verdampfer

Dampf

Bedeutung
Aspen Custom Model&r
Celluloseacetat/Cellulosetriacetat
n-Butylacetat

n-Butanol

Dimethylsulfoxid
Dampfpermeation

Methylacetat

Methanol

Polyacryinitril

Polymer with high Intrinsic Microporosity
Polyoctylmethylsiloxan
Polyphenylensulfid
Pervaporation

Polyvinylalkohol

sulfoniertes Polyetheretherketon
Titandioxid

Dampfpermeation



1. Problemstellung

Im Kontext einer sich verscharfenden Wettbewerbasan in der chemischen Industrie wird es
immer schwieriger, Produkte wirtschaftlich zum Markis herzustellen. Es werden ins-
besondere an Produktqualitdt und Sicherheit delatwemstechnischen Anlagen zunehmend
hohere Anforderungen gestellt. Die ReaktivdesidiatRD) stellt eine wichtige Moglichkeit
zur Prozessintensivierung dar, da die Integration Reaktion und Destillation in einem
Apparat eine drastische Verbesserung von Prozhsss&it und Raum-Zeit-Ausbeute und
somit auch eine drastische Kostenreduktion ermiggiidkann (Sundmacher, 2003). Vor allem
die heterogen katalysierte Reaktivdestillation, doerwiegend in Packungskolonnen durch-
gefuhrt wird, ist hierbei von groRRer industrielRedeutung (Kaibel et al., 2005). Beispiele fur
den erfolgreichen Einsatz der Reaktivdestillatimml slie Veresterungsreaktion zu Methylacetat
und die Veretherungen zu MTBE und TAME. Zuséatziishbei einer Vielzahl weiterer Re-
aktionen das Potential der RD gezeigt worden (Saotier, 2003).

Anhand einer fir dieses Projekt ausgewéahlten Tadtom, der Umesterung von Methylacetat
mit n-Butanol (Abbildung 1.1) sollten verschieddfr®zessalternativen untersucht werden. Die
Anforderungen an dieses System waren, dass digfikatibn prinzipiell angewendet werden
kann, dass dem System eine wirtschaftliche Bedgutukommt, dass es sich um eine gleich-
gewichtslimitierte Reaktion handelt, deren Gleichightskonstante nahe bei eins liegt und dass

es sich nicht zu sehr von bereits untersuchtere8wst unterscheidet.

Methylacetat n-Butanol _— n-Butylacetat Methanol

o) o)
OH KAT OH
/+ \/\/ _—_— /\/\ r 7
o o
Abbildung 1.1 Umesterung von Methylacetat mit n-Butanol

Die Aufnahme einer vollstandigen Kinetik dieser Remn (unter Einbeziehung von Sorptions-
effekten) soll als Grundlage fur die Simulation desaktivrektifikationsprozesses in einem

Prozesssimulator dienen.

Im Rahmen des Projektes soll ein umfangreiches Mansioreening teils neu entwickelter

Membranen erfolgen. Die Trennung des am Kopf daekiRegektifikationskolonne anfallenden



Gemisches Methanol/Methylacetat soll mit Hilfe &arvaporation und der Dampfpermeation

untersucht werden.

Daruber hinaus sollten Sonderverfahren der Reétibk, die bisher nicht mit der Reaktivrekiti-
fikation verknipft worden sind, im halbtechnischdal3stab experimentell untersucht werden.
Hier ist die Verknupfung mit der Azeotrop- und dextraktivrektifikation innerhalb der re-

aktiven Kolonne gemeint. Diese Prozessalternasussh bisher nicht beschrieben worden.

2. Arbeiten und Ergebnisse

In diesem Kapitel sollen die im Rahmen des Progeldarchgefihrten Arbeiten erlautert

werden.

2.1. Arbeiten zur Kinetik

Die Veresterung von Sauren mit Alkoholen ist nedenVeretherung eine der wichtigsten An-
wendungen von lonentauscherharz-Katalysatoren usd im vielen Arbeitsgruppen
experimentell untersucht worden. Wahrend die Kinder Gasphasenreaktion dabei gut von
einem Langmuir-Hinshelwood-Modell beschrieben wiwgrden zur Beschreibung der Kinetik
fur die Flussigphasenreaktion in der Literatur ziedelle herangezogen: Autoren beschrieben
sowohl gute Ergebnisse mit einem pseudohomogeneatelM@Ganzet al, 2002) als auch mit
einem auf dem Langmuir-Hinshelwood-Modell beruhendasatz (Pdpkeet al, 2000). Diese
Aussagen gelten fur Veresterungsreaktionen. Daggigees fir Umesterungen in der Literatur
nur wenige Beispiele: Diese beschreiben die Kineliksser Reaktionen aber nur mit dem
pseudohomogenen Ansatz (Steinigeweg und Gmehld@g). Daher ist in diesem Projekt das
chemische Gleichgewicht und die Kinetik der Umestgrvon Methylacetat mit n-Butanol
unter Bildung von n-Butylacetat und Methanol vdttimtersucht worden (Abbildung 1.1) und
zusatzlich auch mit einem adsorptionsbasierten t#&nsaschrieben worden. Als heterogener
Katalysator wurde das stark saure lonentauscheAratzerlyst 15 verwendet. Darlber hinaus
sind auch Versuche mit dem Katalysator Amberlysti@@&hgefiihrt worden. Es wurden sowohl
die Hin- als auch die Ruckreaktion in den Untersingfen bericksichtigt und zwei unterschied-
liche Modelle zur Beschreibung der Kinetik verwendias pseudohomogene und das Lang-
muir-Hinshelwood-Modell. Fir letzteres wurden dienbtigten Adsorptionskonstanten auf
zwei Wegen erlangt: zum einen durch Anpassung aeldiisse aus unabhangig durch-
gefiuihrten Sorptionsexperimenten in binaren Misckangnd zum anderen durch Anpassung



zusatzlicher Parameter direkt an die experimemi&laten aus den durchgefuhrten kinetischen
Experimenten. Diese Experimente sind unter Vamatier Temperatur zwischen 313 und 330
K, der Anfangskonzentration der Edukte zwischenidb2r 1:1 bis 2:1 und der Katalysator-

menge von 8 bis 18 Gew.-% durchgefihrt worden.

2.1.1. Experimentelle Arbeiten

Alle kinetischen Experimente sind in einem 500 reakor durchgefiihrt worden. Abbildung
2.1 zeigt die dabei vorliegende Versuchsanordniepktor und Tropftrichter A sind von
einem wasserdurchflossenen Mantel umgeben, deusardmenspiel mit einem Thermostaten
die Systemtemperatur auf den gewunschten Werttrégel eine gute Durchmischung der Re-
aktionslosung kommt ein Ruhrer B zum Einsatz, dieniBrgeschwindigkeit betrug 300 rpm.
Bei dieser Geschwindigkeit kann der Einfluss eieeternen Stofftransportwiderstandes aus-
geschlossen werden (Popkenal, 2000, Steinigeweg und Gmehling, 2003b). Im Gegens
zur Verwendung von Magnetrihrern verursacht das d$obwebende Teflonblatt C nur
minimalen Abrieb der Katalysatorteilchen. Der Rilgg$kihler D schlief3lich kondensiert aus
dem System entweichende, dampfformige Komponemenfiihrt sie so der Reaktionslosung

wieder zu.

4
/%i

Abbildung 2.1 Aufbau der Batch-Apparatur zur Ermittlung der Kike

Eines der beiden Edukte wurde im Reaktor, das enierTropftrichter vorgelegt und der
Thermostat auf die entsprechende Reaktionstemperatngestellt. Nachdem beide
Komponenten temperaturkonstant waren, wurde deHaohvakuum bei 80 °C getrocknete

Katalysator in den Reaktor gegeben, erneut die €emtyrkonstanz abgewartet und die
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Komponenten vermengt. Die Probennahme (15 bis @bdarje 1,5 ml in GC-Probenréhrchen)
erfolgte nach einem festgelegten Messprotokoll i#ee Fritte. Durch sofortiges Kiuhlen der
Proben im Kuhlschrank wurde die Reaktion abgebmocbes Experimente wurden zur Sicher-
stellung der Gleichgewichtseinstellung erst am stirth Tag beendet, so dass die Reaktions-
dauer mindestens 20 Stunden betrug. Alle Analysemden mit Hilfe eines HP 6890
Gaschromatographen durchgefihrt, der mit einem Wléitfahigkeitsdetektor ausgestattet

war.

Die Experimente zur Sorption wurden bei 298,15 K@ cm3 groRen Teflon-Gefalen durch-
gefuhrt, die auf einer automatischen Schittlert®lag¢festigt waren. In jedes Gefald wurden 5 g
des im Vakuum getrockneten Katalysators und 20rgeseeiligen bindren Mischung gegeben.

Nach 24 h wurde aus den versiegelten GefaRen Peafteommen und die sich einstellende

Flussigkeitskonzentration ebenfalls gaschromatdgsaj untersucht.

2.1.2. Ergebnisse

Da die Versuche mit einer gentigenden zeitlicherge&@usgefuhrt worden sind, konnte gemal

der folgenden Gleichung die GleichgewichtskonstdeteReaktion ermittelt werden.

K, =[]a" = KK, =[]% ¥ @)

Dabei wurden die bendétigten Aktivitatskoeffizientenit Hilfe der UNIQUAC-Methode
(Abrams und Prausnitz, 1975) berechnet. Die daéinbbgten relativen van der Waalschen
Grollen und UNIQUAC-Parameter sind in Tabelle 2.4 drabelle 2.2 aufgefihrt. Die
temperaturabhéngigen Wechselwirkungsparameter wwamalle zuganglichen VLE-Fhund
v*-Datensatze angepasst. Dazu konnte auf die DortenuDdtenbank (DDBST, 2007) zu-
gegriffen werden.

Tabelle 2.1Relative van der Waalsche GroRRen

Komponente ir i
Methanol 1.4311 1.4320

Methylacetat 2.8042 2.5760
n-Butanol 3.4543 3.0520

n-Butylacetat 4.8274 4.1960
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Tabelle 2.2Temperaturabhangige UNIQUAC-Wechselwirkungsparan{Steinigeweg und Gmehling, 2003b)

Komponente 1 Komponente 2 i i i/l bj G/K™
1 2 326.2 0.725 -2.36510°
Methylacetat Methanol
2 1 62.97 -0.720 1.1710°
1 2 -21.08 0.556 0.0
n-Butanol Methylacetat
2 1 339.3 -1.174 0.0
1 2 600.3 -4.047 6.4410°
n-Butanol Methanol
2 1 -636.2 4.550 -7.2510°
1 2 492.7 -0.083 0.0
n-Butylacetat Methanol
2 1 9.396 -0.337 0.0
1 2 -48.26 0.200 -4.5410*
n-Butanol n-Butylacetat
2 1 260.1 -0.499 2.1210*
1 2 -1340 4.297 0.0
n-Butylacetat Methylacetat
2 1 937.1 -2.963 0.0

In Abbildung 2.2 sind die auf diesem Wege erhalte@eichgewichtskonstanten,Kbzw.

deren Logarithmus) als Funktion der inversen albspliemperatur dargestellt. Zusatzlich dar-

gestellt ist der Verlauf der sich aus tabellieriandardbildungsgrofRen ergebenden Gleich-

gewichtskonstante. Die Steigung beider Kurven Istliéh, womit sich eine gute Uberein-

stimmung der aus tabellierten Werten berechneteh den im Experiment erhaltenen Re-

aktionsenthalpien ergibt. Diese sind aus den exgeriellen Daten unter Verwendung der van't

Hoff-Gleichung (Formel (2.2)) ermittelt worden uimdTabelle 2.3 aufgelistet.

0.4
0.3

" nm g

0.2

0.1

0 'y

0.1
0.2

In(K a)

0.3
0.4

0.5

3.0000 3.0500 3.1000

1000/T (UK)

3.1500 3.2000 3.2500

Abbildung 2.2 Der Logarithmus der chemischen Gleichgewichtskarstl, () und die Anpassung daran{—
experimentell), (----- thermodynamische Daten)
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Ag2
INK (T%) =-=—k 2.2
2(T7) RT® (2.2)

K, =InK_(T° —A—Frfﬁ—%j (2.3)

Tabelle 2.3Ah°R undAg’R der betrachteten Reaktion

Quelle A% (kJmol™) A’k (kJmol™)
aus thermodynamischen Daten 3.23 -0.53
durch Anpassung an experimentelle Daten (Abbild2u2y 2.23 0.20

Bei den kinetischen Experimenten wurden die Tentperdie Katalysatormenge und anfang-
lichen Molenverhaltnisse der Edukte geandert. Belispft stehen die Abbildung 2.3 und Ab-

bildung 2.4 flr die erhaltenen Ergebnisse.

Eine hohere Katalysatormenge liel3 das Gleichgewght unveranderter Gleichgewichts-
konstante schneller erreichen (Abbildung 2.3), Eiefluss der Temperatur zeigt sich ebenfalls
in einer hoheren Reaktionsgeschwindigkeit (Abbilgith4). Die nur geringe Anderung der
Lage des chemischen Gleichgewichts ist auf die gehinge Temperaturabhangigkeit der
Gleichgewichtskonstante bei dieser Reaktion zuniitkzen (Abbildung 2.2).

Die Temperaturabhangigkeit der Reaktionsgeschwkedtigkonstante lasst sich mit Hilfe des

Arrhenius-Ansatzes beschreiben:

0 _EA,i
k =k exp(ﬁ) (2.4)

Die Aktivierungsenergie lasst sich damit aus degigshg der Geraden im Arrhenius-
Diagramm ablesen, in dem der natirliche LogarithdersGeschwindigkeitskonstanten in Ab-

hangigkeit von der inversen Temperatur dargestaid.
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Umsatz %

0 5000 10000 15000 20000 25000 30000
Zeit [s]
Abbildung 2.3 Einfluss der Katalysatormenge, 7@ ) und 15,7 Gew.-%4), auf die Umwandlung von MeOAc

bei 330,15 K und einem Anfangsmolenverhéltnis BU@&DAc = 1. PH-Modell{—7,9 Gew.-%, ----- 15,7
Gew.-%)

Umsatz %

0 10000 20000 30000
Zeit [s]

Abbildung 2.4 Einfluss der Temperatur, 313,15 #] und 325,15 K A) auf die Umwandlung von MeOAc bei
13 Gew.-% Kat.-Menge und einem AnfangsmolenverlEBanOH/MeOAc = 1. PH-ModelH-313,15 K, --
325,15 K)

Viele durch lonentauscherharze katalysierte Readtiosind als quasihomogene Reaktionen
einzuordnen, da das starke Quellen der Harze deterEinfluss polarer Losungsmittel einen

leichten Zugang der Reaktionspartner zu den ac@ertren schafft und eine hohe Beweglich-

keit innerhalb des Polymergertiistes bedingen kahak@barti und Sharma, 1993, Helfferich,
1962).

Der pseudohomogene Ansatz zur Beschreibung diesersiblen Umesterung 2. Ordnung
lautet wie folgt:

1 1dn _

mc v dt - 1aBuOHaMeOAc_k—la'MeOHaBuOAc (25)
at Vi

Die vier anzupassenden Parameter, namlich die poaextiellen Faktoren’kund K.; und die
Aktivierungsenergien k; and E.; wurden durch numerische Integration (Runge-Kutta-
Methode 4. Ordnung) und einer Minimierung der Fefuadrate zwischen den experimentellen

und berechneten Molanteilen von Methylacetat uatmwendung der Simplex-Nelder-Mead-
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Methode an die experimentellen Daten angepasst.EBjebnisse sind in Tabelle 2.4 dar-
gestellt. Sowohl in der Abbildung 2.3 und AbbilduBg ist zu sehen, dass das pseudohomo-
gene Modell die kinetischen Daten aus den Expetiememnerhalb der experimentellen
Genauigkeit wiedergeben kann. Dies ist auch in Wliobig 2.5 zu sehen, die den Arrhenius-Plot

fur die Geschwindigkeitskonstanten der Hin- und KRéiaktion zeigt. Das pseudohomogene

Modell liefert auch hier eine gute Beschreibungedgrerimentellen Daten.

Tabelle 2.4Parameter der unterschiedlichen kinetischen Modelle

Hinreaktion Rickreaktion Zielfunktion
Kinetisches Modell
I(10 EA,l k'10 EA,-l Fab 52
(molg'sh  (kImol)  (molg'sh  (kJ mol
PH-Modell 38.38 40.89 38.64 40.85 22.1910°
L-H Modell
o 491.94 37.52 461.75 37.32  21.5m0°
Ads.-Konst. aus Kinetik
L-H model
491.65 37.52 461.46 37.31  21.5710°

Ads.-Konst. aus Adsorption

-11

-11.2 4

-11.4 -

In(k i)

-11.6

-11.8

-12 T T T T
2.95 3.00 3.05 3.10 3.15 3.20

1000/T (K)

Abbildung 2.5 Arrhenius-Diagramm der Geschwindigkeitskonstanterin- (A) und Riick- @) reaktion. PH-

Modell, Hinreaktion——) PH-Modell, Riickreaktion (------- )

Um zu Uberprifen, ob Sorptionseffekte Einfluss @dief untersuchte Kinetik besitzen, ist zu-

satzlich das Langmuir-Hinshelwood-Modell herangerogiorden. Dieses Modell geht davon

aus, dass zwei auf der Katalysatoroberflache amstellMolekile miteinander reagieren und

kann durch die folgende Gleichung ausgedriickt werde
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1 i df} — klaBuOH aMeOAc B k—1aMeOH aBuOAc (26)

o dt z
M., V, (1+2Kiaij

cat
Hierin ist K; die Adsorptionskonstante der Komponentdiese Konstanten sind auf zwei

unterschiedliche Arten ermittelt worden: als zugéte Parameter durch Anpassung an die
experimentellen Daten der kinetischen Versuche dun@dh Anpassung an zuséatzlich durch-
gefiuihrte Experimente zur Sorption. Fur detailliénf®rmationen zu diesen Untersuchungen sei
hier auf die Publikation von (Bozek-Winkler und Grhieg, 2006) verwiesen. In Tabelle 2.4

sind die Ergebnisse aufgefuhrt. Es ist zu erkendass die auf unterschiedliche Weisen er-

haltenen Parameter des LH-Modells eine gute Ubstigimung zeigen.

Im chemischen Gleichgewicht ist die Reaktionsgesuthigkeit gleich Null. Daher gilt flr
beide verwendeten kinetischen Ansatze ((2.5) unfél))(d2m Fall des chemischen Gleich-
gewichts die folgende einfache Beziehung:

K, L (2.7)

k—l
Mit Hilfe der in der Tabelle 2.4 aufgefihrten Paeten lasst sich so die chemische Gleich-
gewichtskonstante berechnen. Die Ergebnisse siidbelle 2.5 aufgefihrt. Es ergibt sich eine

gute Ubereinstimmung der experimentell ermittel@eichgewichtskonstanten mit den mit

Hilfe der Gleichung (2.7) fur die verschiedenen Mibelerhaltenen Werte.

In Abbildung 2.6 ist ein Vergleich des pseudohonmageund des adsorptionsbasierten An-
satzes zur Beschreibung der Kinetik dargestelltisEgu erkennen, dass beide Modelle eine
gleich gute Beschreibung der experimentellen Wentedglichen. Daher kann auch das ein-
fachere, auf weniger Parametern basierende psemdgeme Modell erfolgreich zur Ent-

wicklung reaktivrektifikativer Verfahren eingesetmerden und soll im Rahmen dieses

Projektes Verwendung finden.
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Tabelle 2.5Gleichgewichtskonstante bei 298,15 K

Quelle K
PH-Modell 0.976
L-H Modell (Ads.-Konst. aus Kinetik) 0.982
L-H model (Ads.-Konst. aus Adsorption) 0.980
aus linearer Regression (Abbildung 2.2) 0.921
aus thermodynamischen Gréf3en 1.238

0,6
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XMeAc

4
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O T T T T T
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Zeit [s]

Abbildung 2.6 Molanteile von Methylacetat in Abhangigkeit von deit bei T = 316,15 K, einem Katalysator-
anteil von 13 Gew.-% und einem AnfangsmolenverigiMeOAc/BUOH = 1,25: experimentelle Date# Y und
die Modelle, PH{—) und LH (------ )

2.2. Arbeiten zur Membrantrennung

Die Trennung von Gemischen mit Hilfe von Membratext in den letzten Jahren an Be-
deutung gewonnen. Insbesondere fur die Trennurgraper und engsiedender, hitzeempfind-
licher und isomerer Gemische kann sie als Alteveatu herkdmmlichen thermischen Trenn-
verfahren gesehen werden (Shao und Huang, 200h&aetial, 2004). Dabei hat sich der
Forschungsschwerpunkt auf diesem Gebiet verlaggétrend die Absolutierung organischer
Flussigkeiten wie z.B. Alkoholen oder die Abtrengwon organischen Spuren aus wassrigen
Lésungen z.B. zur Abwasseraufbereitung schon imsmgkllen Mal3stab eingesetzt wird hat
sich der Fokus der universitaren Forschung auffc@é@nung von organischen Gemischen ver-
schoben (Smithaet al, 2004). Das in diesem Projekt untersuchte Trerbieno

Methanol/Methylacetat gehort zu dieser Kategorie.
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Die Membranverfahren Dampfpermeation und Pervajporastellen fir bestimmte Stoff-
systeme attraktive Alternativen zu destillativerrfdlaren dar. Die Trennung erfolgt hierbei mit
Hilfe einer semipermeablen Membran, welche eina odehrere Komponenten des Zulauf-
gemischs bevorzugt hindurch treten lasst und somtabhdngig vom Dampf-
Flussiggleichgewicht ist. Der die Membran passigeeStoffstrom stellt hierbei das Permeat
dar, wahrend der auf der Zulaufseite verbleibendeukistrom das Retentat ist. Die Triebkraft
fur den transmembranen Stofftransport ist die Deifie der chemischen Potentiale. Diese kann
fur die Pervaporation und die Dampfpermeation dulah Differenz der Aktivitdten bzw.
Fugazitaten ausgedriickt werden. Realisiert wirdediEriebkraft im technischen Prozess durch
das Anlegen eines Vakuums an die PermeatseiteeiHeinn auch die Temperatur auf der Zu-
laufseite gesteigert werden, um so die Triebkrafiézlich zu erh6hen. Hierbei muss auf die
Temperaturbestandigkeit der verwendeten Polymerrabé® geachtet werden. Der Stofftrans-
port durch eine dichte Polymermembran kann durshLédaungs-Diffusionsmodell beschrieben
werden. Hierbei 16st sich das permeierende Mol@kider Polymermatrix, diffundiert durch
diese hindurch und wird auf der Permeatseite demiMan wieder desorbiert. Dampf-
permeation und Pervaporation unterscheiden siagbdiien der Phase des Zulaufs: bei ersterer
sind alle Strome dampfférmig. Bei der Pervaporatiorgegen ist Zulauf und Retentat fllissig
wahrend das Permeat dampfférmig ist. Es kommt adsmen der Permeation auch zu einem
Phasenwechsel des Permeats. Die hierfur notwehdiggampfungsenthalpie wird dem Zulauf
entzogen. Somit kommt es zu einer Abklhlung deswdgemischs entlang der Verfahrens-
strecke. Welches der beiden Verfahren eingesetzt, Wangt im Wesentlichen von den ver-
fahrenstechnischen Gegebenheiten ab. Fur eineh&ttseg mit Rektifikationsanlagen ist aber
oft die Dampfpermeation geeigneter, da der Detstitlam direkt der Membranstufe zugeflihrt
werden kann und nur der Rucklauf kondensiert werdamss. Dampfpermeation und
Pervaporation sind verbreitet fur die Entwasseronganischer Losungsmittel. Diese An-
wendung hat eine hohe industrielle Relevanz dureh dft azeotropen Charakter der
Wasser/Losungsmittelsysteme. Ferner ist die Trédgabe hinsichtlich des Stoffsystems klar
definiert, so dass die geeigneten wasserselektMembranwerkstoffe ausgewahlt werden
kénnen. Diese Auswahl ist fir zu trennende, reiganische Stoffsysteme wesentlich
komplizierter. Eine Klassifizierung wurde durch $miet al. (Smitha et al, 2004) vor-
genommen. Das im Rahmen dieses Projekts unters&tbtisystem Methanol/Methylacetat
nimmt in so fern eine Sonderstellung ein, als dabethanol enthalt. Auf Grund der Polaritat
dieser Komponente sind fur ihre Abtrennung auchrdpltile Membranwerkstoffe geeignet.

Die hier untersuchten Membranmaterialien werden €&@@n technischen Einsatz als
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Mehrschichtkompositmembranen ausgefiihrt. Dabei vaiofl ein kommerziell erhaltliches
Polymervlies mittels eines Phaseninversionsprozesse porose Stitzschicht aufgebracht. Der
dichte, trennaktive Polymerfilm wird durch einerral# folgenden Beschichtungsschritt auf-
getragen. Im Anschluss daran werden typischerweisech Vernetzungs- und

Temperungsbehandlungen durchgefuhrt.

Die experimentellen Arbeiten zur Trennung des ampenh Gemisches aus Methanol und
Methylacetat mit Hilfe von Membranen sind sowohhwder Forschungsstelle in Geesthacht als
auch von der Forschungsstelle in Oldenburg durctngefvorden. Dabei lag der Schwerpunkt
der Arbeiten bei der GKSS in Geesthacht auf deetdnthung der Membranen in der Dampf-
permeation und in Oldenburg auf der Untersuchungien Pervaporation. Es sind dabei
Membranen, die Eigenentwicklungen der GKSS sindyeidlen Verfahren (Dampfpermeation
und Pervaporation) untersucht worden, als auch Manen externer Einrichtungen. Hier sind
vor allem die Membranen der Firma Sulzer Chemteauh RolyAn zu nennen. In Oldenburg
sind zusatzlich Versuche zur Eignung einer kerdmeisdMembran in der Pervaporation unter-

nommen worden. Eine Ubersicht der untersuchten Mannhaterialien gibt Tabelle 2.6.

Tabelle 2.6In der Pervaporation in Oldenburg und Geesthadetsuchte Materialien

Polymer KompositmembranBestandig *) Trennung Fluss

oder Polymerfilm o [] m?, [kg/m* h)]
CA/ICTA Komposit ja 0.94 49.80
PEBAX 40/11 Film ja 1.55 6.20
POMS Komposit ja 1.0 7.0
Anorganisch mod. Komposit ja - 0.01
PVA (PVA TiO2)
Saurebehandeltes Komposit ja 1.89 15.2
PVA (Hyper
PVA)
SPEEK
40 Gew.-% Film ja 3.93 2.12
50 Gew.-% Film ja 6.( 0.50**)
60 Gew.-% Film nein 6.78 1.50

CA/CTA: Celluloseacetat/Cellulosetriacetat, POM8lyBctylmethylsiloxan, PVA: Polyvinyl-
alkohol, sPEEK: sulfoniertes Poyetheretherketorkdjzer Zeitraum, **): dickere Schicht

2.2.1. Arbeiten zur Pervaporation

Die Arbeiten zur Auswahl eines geeigneten Membrdanas wurden mit der Pervaporation
begonnen. Sie bietet sich auf Grund ihres im Vaigleur Dampfpermeation einfachen Auf-

baus im Labormalf3stab flr Screening-Versuche aginkr bei der GKSS vorhandenen Labor-
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anlage wurden die in Tabelle 2.6 aufgefihrten Memmén getestet. Die Betriebsbedingungen
waren:9 = 50°C, g = 1 bar, ¥meon = 0.5 (W meon = 0.3) und p = 2 bis 20 mbar, wobei die
Zusammensetzung in der Nahe des azeotropen Punéiess bindren Systems
Methanol/Methylacetat liegt.

Die Auswahl der Membranmaterialien erfolgte nacfalEungswerten: Membranen, die sich
fur andere Anwendungen durch einen hohen Wassetilng eine hohe Wasserselektivitat aus-
gezeichnet haben wurden getestet. Hierbei wurderamgmen, dass das Permeationsverhalten
von Methanol &hnlich dem des Wassers ist. Einziggnahme war POMS, welches gewahlt
wurde, da es oft eine Selektivitdt zwischen niedugd héherwertigen Kohlenwasserstoffen
aufweist. Als Stutzschicht wurde fur die in Tabellé6 aufgefihrten Kompositmembranen
Polyacrylnitril (PAN) verwendet. Dieses Polymer hsith fur viele Anwendungen als
thermisch, chemisch und mechanisch auf3erst stahbiésen. Bei den verwendeten Vlieses
handelte es sich entweder um Polyester (CA/CTA, BDMler Polyphenylensulfid (PPS). Die
sich in den Screening-Versuchen als stabil undkselerwiesenen Membranmaterialien
wurden hinsichtlich ihres Trennverhaltens Uber rigebReren Konzentrationsbereich unter-
sucht. Die Ergebnisse sind in Abbildung 2.7 zusammmut an der Universitat Oldenburg
durchgefiihrten Messungen mit kommerziell erhddichMembranen der Firma Sulzer
Chemtech GmbH dargestellt. Hieraus ist ersichtlidgass sPEEK-Membranen den
kommerziellen Membranen hinsichtlich der Seleldivitiberlegen sind, wahrend sich séure-
behandeltes PVA (Hyper PVA) durch einen vergleidises hohen Fluss auszeichnet. Zu den
sPEEK-Membranen ist jedoch anzumerken, dass edsiaen untersuchten Proben um dicke
Polymerfilme handelte. Fir einen technischen Emsahuss die Membran als
Kompositmembran, d.h. als dinner Film auf eine g@rBtltzstruktur ausgefihrt werden. Es
hat sich allerdings im Laufe des Vorhabens gezdags sich die Suche nach einem LAosungs-
mittelsystem fir SPEEK, welches die pordse Stiitkgir (PAN) nicht angreift, genau wie die
reproduzierbare Herstellung der Membran als sehwiscig erwies. Hierauf wird bei der Be-
schreibung der Dampfpermeationsversuche noch geraangegangen. Wesentlich fur die
Trenneigenschaften und die Stabilitdt der sSPEEK-bramist ihr Sulfonierungsgrad. Es wurde
festgestellt, dass eine Erh6hung des Sulfonieruagsgu einer Steigerung der Selektivitat bei
gleichzeitiger moderater Flussabnahme fuhrt (Tab2l6). Allerdings flhrten Sulfonierungs-
grade von grofer als 50 Gew.-% zu einem Auflosenviambran im untersuchten Gemisch.
Die komplizierte Herstellweise des sulfoniertenyirars (Schwefelsaurebehandlung) und die
dabei nicht einfache Kontrolle des Sulfonierungdgrhaben sich als weitere Negativpunkte

hinsichtlich der Anwendung dieser Membran und eispéteren Uberfilhrung in den
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technischen Malistab herausgestellt. Auf eine weeiténtersuchung des saurebehandelten
PVAs (Hyper PVA) wurde verzichtet, da die limitierSelektivitat unwirtschatftlich hohe Re-

zirkulationsstréome im Hybridverfahren erwarten tass

Bei Betrachtung der in Abbildung 2.7 dargestelRatmeatmassenstromdichten und Selektivi-
taten wird eines der grundlegenden Probleme der ivemechnologie deutlich: Membranen,
die eine gute Selektivitat zeigen, weisen eine leargsweise schlechte Flussleistung auf,

wahrend Membranen mit hohen Fliissen Defizite beSdéektivitat haben.
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Abbildung 2.7 Ergebnisse der Pervaporationsexperimente

Der experimentelle Aufbau aller Versuche zur Peovagon in Oldenburg ist in Abbildung 2.8
zu sehen. In diesem schematischen Aufbau untedssiil nur die Testzelle je nach der ver-
messenen Membran: fur die Flachmembranen der GK83ler Firma PolyAn ist eine Test-
zelle der GKSS verwendet worden (Steinigeweg uncei@img, 2003b), die eine effektive
Membranflache von 100 cm? bietet, die keramiscleeriformige Membran der Firma GFT
wurde in einer eigens entwickelten Testzelle vesmesDie gesamte Anlage war druckfest
ausgelegt, so dass auch Messreihen bei Temperatberhalb des Normalsiedepunktes der

jeweiligen Mischung aufgenommen werden konnten.

Mit Hilfe eines Thermostaten wird die Temperatur Bethanol/Methylacetat-Mischungen auf
Temperaturen zwischen 50 und 90 °C erwarmt. Digelegte Mischung aus Methanol und
Methylacetat wurde dann mit einer Geschwindigkeit 6,6 kg/h durch das Membranmodul
gepumpt. Der Druck auf der Permeatseite wurde deod Vakuumpumpe auf unter 1 mbar
gehalten und das verdampfte Permeat in einer dssifjem Stickstoff betriebenen Kuhlfalle

kondensiert und gesammelt. Diese Kihlfallen wararalfel geschaltet, so dass die Experi-
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mente kontinuierlich ausgefiihrt werden konnten. efelgte eine Wagung der erhaltenen

Proben sowie eine gaschromatographische Analyse.

9
Retentat

0

Feed-
Behalter

Vakuumpumpe

P < 1 mbar

Kihlfalle

Pervaporationsmodul

Thermostat

Abbildung 2.8 Pervaporationsanlage und Membranmodul zur Vermgsaum polymeren Flachmembranen

Einige Ergebnisse der Pervaporationsexperimentenlicta Selektivitatsdiagramme und
Gesamtflusskurven fur die Membranen vom sPEEK- Ti@j-unterstitztem PVA-Typ sowie
der untersuchten keramischen Membran sind in Abbdd2.9 gezeigt. Wahrend die polymeren
Membrantypen gute Selektivitaten liefern konnen sioth nur in ihren Flissen unterscheiden,
fallt die anorganische Membran hier heraus: bei zkigte sich keine Trennung der
MeOH/MeOAc-Mischung. Wahrend die sPEEK-Membran datsamtflisse in der Grol3en-
ordnung von 2 bis 4 kg/h*m? zeigt, liegt die mitOpiversetzte PVA-Membran eine GréRen-
ordnung darunter bei Flissen zwischen 0,2 und Q/A*k2. Zusatzlich zu diesen von der
GKSS zur Verfugung gestellten Membranen ist auahr@ne weitere kommerziell erhéltliche
Membran der Firma PolyAn untersucht worden, die &is PolyAn-1 bezeichnet werden soll.
Ergebnisse der Messungen sind in Abbildung 2.1@bisldung 2.13 dargestellt. In Abbildung
2.10 ist die gute Selektivitat der PolyAn-1 Membleaziglich des Trennproblems zu erkennen:

die Trennfaktoren,,.o., ueoa (2-8) liegen in der Gré3enordnung von bis zu 5.

Ymeon

—_ yMeOAc (2 . 8)

a MeOH/ MeOAc —
XMeOH

XMeOAc
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In Abbildung 2.11 sind die sehr guten Flisse duliehMembran gezeigt (beispielhaft fur eine
Feedtemperatur von 80 °C). Ab einem Massenbruchwgay = 0,3 wird der Gesamtfluss
durch die Membran durch den MeOH-Fluss dominierer diber den betrachteten

Konzentrationsbereich anndhernd linear ansteigt.
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Abbildung 2.9 Ergebnisse der Pervaporationsversuche, von links rechts: SPEEK, PVA/TiO2, Keramikmembran (ZSMiijen: Selektivitat, unten: Fluss
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Abbildung 2.10 Selektivitatsdiagramm fiir die Membran Polyan-1 bhAngigkeit vom MeOH-Gehalt des Feeds
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Abbildung 2.11 Einfluss des MeOH-Gehalts im Feed auf die gesanndrdie Teilflisse bei 80 °C (Polyan-1)

Der grol3e Einfluss der Temperatur auf die FlissgemPervaporation ist in Abbildung 2.12
gezeigt: Steigt die Temperatur des Feeds, steigenFliilsse durch die Membran, hier
exemplarisch gezeigt fur den Methanolfluss im Bdreion 50 — 90 °C. So kann der Methanol-
fluss zwischen 50 und 90 °C von 2 auf 4,2 Kgni? fiir eine konstante Feedkonzentration von

Xmeon = 0,5 gesteigert werden.
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Abbildung 2.12 Einfluss des MeOH-Gehaltes auf den MeOH-Fluss éiischiedene Feedtemperaturen (Polyan-1)

Diese Temperaturabhangigkeit des Flusses durcMdmbran kann durch eine Exponential-
funktion beschrieben werden. In Abbildung 2.13det Logarithmus des MeOH-Flusses fir
funf verschiedene Temperaturen zwischen 50 °C ubd®® und fur sechs verschiedene
Feedzusammensetzungen in Abhangigkeit von derroéap Temperatur gezeigt. Qualitativ ist
zu erkennen, dass der Fluss mit steigenden MeOHieehim Feed und mit steigender
Temperatur zunimmt. Mit Hilfe eines Arrhenius-Arsed (2.9) kann die Temperaturabhangig-

keit des Methanolflusses quantitativ beschrieberare

E e
Fueon,m = Fueon 7 @Xp(—A;TOHj (2.9)

Die sich aus den experimentellen Daten fur die Rol¥ Membran ergebenden Aktivierungs-

energien liegen in der Gré3enordnung \ByY,.,,= 5 — 10 kJ mat.

Diese Ergebnisse, bei denen sich zeigte, dassndiBrojekt untersuchten Membranen zur
Lésung des Trennproblems Methylacetat/Methanolekéiartschritte gegeniber schon bisher
kommerziell erhaltichen Membranen, z.B. von Sul@dremtech zeigten, veranlassten den
projektbegleitenden Ausschuss zur Absage der erpatellen Verschaltung von Reaktivrekti-
fikation und Membrantrennung im Rahmen dieses Riege Wahrend in der Trennung von
organischen Komponenten von Wasser oder umgekehrtgute Selektivitaten bei zugleich
sehr guten Flussen erzielt werden kdnnen, st@lfTdennung von organischen Komponenten

mit Hilfe von Membranen immer noch ein Forschunigisfiar, das weitere Arbeiten erfordert.
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Abbildung 2.13Einfluss der Feedtemperatur auf den MeOH-Flussdischiedene MeOH-Gehalte im Feedstrom
(PolyAn-1)

2.2.2. Arbeiten zur Dampfpermeation

In Tabelle 2.7 sind die in der Dampfpermeationspiitage der GKSS untersuchten
Membranen aufgefuhrt. Deutlich wird schon hier degk unterschiedliche Einsatzverhalten

der untersuchten Membranen.

Tabelle 2.7In der Dampfpermeationsanlage untersuchte Membranen

Bestandig | Trennfaktor|Fluss — mp| beid [°C]; p [bar];
o [-] (kg/(M? h)] | We yeon[]

Sulzer PERVAP" 2255-30 ja 6.00 5.05| 57.0;1.05;0.435
Sulzer PERVAP" 2255-30 ja 5.28 7.90 75.0; 2.0; 0.47
GKSS PVA/TIO2 Charge 1 ja 40.16 0.21 95.0; 3.8; 0.51
GKSS PVA/TIO2 Charge 2 ja 22.37 0.64 95.0; 3.8; 0.47
GKSS PIM ja 1.70 12.94 95.0; 3.8; 0.5
GKSS sPEEK
Sulfonierung | Konz. Besch.Lsg.

42% 0.50% 13.29 1.70 95.0; 3.8; 0.5

42% 1% 13.19 1.21 95.0; 3.8; 0.52

40% 1% 13.21 0.52 95.0; 3.8; 0.4

PVA: Polyvinylalkohol, PIM: Polymer with high Intisic Microporosity, SPEEK: sulfoniertes

Poyetheretherketon

Die durchgefuhrten Arbeiten im Bereich der Damprfpeation wurden mit der Vermessung der
kommerziellen Sulzer PERVAP™ 2255-30 Membran beganmum ihr Trennverhalten als

Referenz zu erfassen. Durchgefiihrt wurden Versumghiel und 2 bar Feeddruck bei ent-
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sprechenden Temperaturen oberhalb des Taupunktegrfebnisse sind in Abbildung 2.14
dargestellt. Wie zu erwarten, steigt der FlussKogsistanter Zusammensetzung mit einer Er-
hoéhung des Druckes an. Grund hierfur ist einmalEti@hung der Triebkraft. Zum anderen
wird wahrscheinlich auf Grund des Ldsungs-Diffusidechanismus die Permeabilitat des
Polymers erhodht. Ebenfalls dargestellt ist das &éeh der Charge 1 der von der GKSS ent-
wickelten PVA/TIQ Membran. Diese zeigte einen im Vergleich zur SUPEERVAP™ 2255-
30 Membran wesentlich geringeren Fluss, jedochrangkgts eine deutlich hohere Selektivitét.
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Abbildung 2.14 Ergebnisse der Dampfpermeationsversuche fiir deeS@hemtech GmbH Membran und die
GKSS PVA/TIQ Membran

Die anfanglich als viel versprechend geltende sPBEdnbran hat die in sie gestellten Er-
wartungen nicht erfullt. Fur die Dampfpermeatiomsuehe wurden, anders als bei den
Pervaporationsversuchen, Kompositmembranen verniiemtierbei wurde eine durch eine
Temperaturbehandlung stabilisierte PAN-Membran @&sitzstruktur verwendet. Die
Temperaturbehandlung bei 180°C unter Stickstoffaphéare hat dazu gefuhrt, dass die Stitz-
struktur beim Beschichten nicht durch das apro@iscbsungsmittel des sPEEK angegriffen
wurde. Allerdings konnte auf Grund der hohen Semgieratur des Losungsmittels Dimethyl-
sulfoxid (DMSO) kein automatisierter Beschichtunggess entwickelt werden, da die er-
forderlichen Temperaturen in den bei GKSS vorhaeddviembranfertigungsmaschinen nicht
zu realisieren sind. Somit wurden handbeschictiRedben verwendet, bei denen das Losungs-
mittel in einem Vakuumtrockenschrank abgedampftdeukVahrend der Versuche haben sich
einige der so hergestellten Proben als nicht bestéarwiesen. Zum anderen blieben die
Trennergebnisse hinter den Erwartungen zuriicksSaevie schon aus Tabelle 2.7 zu ersehen,
der Fluss geringer als fur die kommerziell erhéti Sulzer PERVAP™ 2255-30 Membran.
Ferner zeigt sich bei niedrigen MethanolgehaltenFHeed eine, verglichen mit der Sulzer-

Membran, geringere Methanolkonzentration im Pernfgamit entspricht auch das Trennver-
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halten nicht den Erwartungen. Abbildung 2.15 madisen Zusammenhang deutlich.
Aufgrund dieser Ergebnisse und der kompliziertemstélung wurde beschlossen, die Unter-

suchung von sPEEK nicht weiter zu verfolgen.

Eine weitere Charge (Nr. 2) der bei der GKSS erkglien und bereits in Abbildung 2.14 vor-
gestellten PVA/TIQ Membran wurde ebenfalls untersucht. Diese Chaeggezeinen, im Ver-
gleich zur Charge 1, héheren Fluss. Hervorzuhesieauch, dass sich mit der Membran fur
geringe Methanolkonzentrationen im Feed die hodbisteer gemessene Methanolanreicherung
im Permeat realisieren liel3 (Abbildung 2.15). Alsitere Membran wurde die GKSS PIM
untersucht. Sie zeigte zwar einen hohen Flussgel@énge Trennfaktor fihrte jedoch zu ihrem

Ausschluss von weiteren Untersuchungen.
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Abbildung 2.15Ergebnisse der Dampfpermeationsversuche (Abkirrusighe Tabelle 2.7)

Dieser Aspekt ist insofern von Bedeutung, als dassen Aufwand fir die Aufbereitung des
Permeats und damit die Kosten eines moglichen Hybriahrens reduziert. Fir die GKSS
PVA/TIO, Membran existiert eine definierte Herstellungsebrst. Diese wurde nicht im
Rahmen dieses Projekts entwickelt, sondern im Rahdee grundfinanzierten Forschungs-
aktivitaten der GKSS mit dem Ziel eine bei hohemperaturen einsetzbare Polymermembran
fur die Entwasserung organischer Losungsmittel ldidampfpermeation zu entwickeln. Auf
Grund der zu erwartenden Methanolselektivitat wis@deauch in diesem Projekt untersucht.
Sie besteht aus einem Polyphenylensulfid(PPS)-dig#slas eine pordse Polyacrylnitril(PAN)-
Stiutzschicht aufgetragen wird. Durch eine Tempeatitandlung wird diese stabilisiert und fir
hohere Temperaturen einsetzbar. Die aktive Tremetgctier Membran besteht aus Polyvinyl-
alkohol (PVA), welches mit Titandioxid (TKp vernetzt wird. Die zu ihrer Fertigung ver-

wendete Beschichtungslosung setzt sich aus Polalkool und einem mit Acetylaceton als
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Komplexbildner stabilisierten Titanylkomplex und ¥gar als Losungsmittel zusammen. Die
Beschichtung erfolgt nach dem Tauchverfahren, leen die pordse Stutzstruktur durch die
Losung gezogen wird. Um eine fehlstellenfrei Tremsht zu gewahrleisten, sind zwei auf-
einander folgende Beschichtungen notwendig. Im Aliss an die Beschichtung wird die
Membran in einem in der Beschichtungsmaschine lieiegn Ofen bei 150°C warmebehandelt
(Ebertet al, 2006). Die Herstellungsvorschrift fir diese Mearbiist soweit entwickelt, dass
sie im nf-MaRstab hergestellt werden kann. Auch wurde sieamiem Gemisch langzeit-
getestet, das dem in diesem Vorhaben untersuchtdicta war. Hierbei handelte es sich um
eine terndre Mischung bestehend aus EthylacetdianBt und Wasser. Die bevorzugt
permeierende Komponente war hierbei Wasser. DiageBsbedingungen sind Abbildung 2.16
zu entnehmen. Es hat sich gezeigt, dass die Memliyan 1060 Betriebsstunden nicht de-
gradiert wurde. Dies kann aus dem gleich bleibaertteh Wassergehalt im Permeat und dem
sich proportional zur wechselnden Zulaufzusammensgt andernden Permeatstrom ge-

schlossen werden.
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Abbildung 2.16 Langzeittest der GKSS PVA/TiO2 Membran mit dem 8ysEthylacetat/ Ethanol/Wasser in der
Dampfpermeation
Ebenfalls untersucht wurde der Einfluss der Ubeunity des zugefiihrten Dampfgemisches
Uber die Taupunkttemperatur hinaus. Hierfir wurgeSllzer PERVAP™ 2255-30 Membran
bei einem Zulaufdruck von 2 bar verwendet. In Adhlniig 2.17 ist zu sehen, dass der Permeat-
fluss mit steigender Uberhitzung abnimmt. Dies kaladurch begriindet werden, dass die
Losungskapazitat der Membran und damit die in ddyrRermatrix vorhandene Mengen an
Permeanden abnimmt. Die ausgefullten Symbole inildiog 2.17 zeigen die Daten, die bei
naherungsweise Taupunktsbedingungen aufgenommetiewvumd auch in Abbildung 2.14
dargestellt sind, wahrend die leeren Symbole Mesdpuzeigen, die bei Uberhitzung auf-

genommen wurden.
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Abbildung 2.17 Einfluss der Uberhitzung bei der Dampfpermeation

An die als Funktion der Zusammensetzung im Feedttetlten Permeatzusammensetzungen
und Permeatflisse wurden fir die verschiedenen Vemeh Koeffizienten empirischer Be-

ziehungen angepasst, so dass eine Verwendung med$@simulationsprogrammen zur An-
lagenauslegung maoglich wird. Die fur die Permearusensetzung benutzte Beziehung ist:

alw + b W

R,MeOH R,MeOH
W

ok T 10 oW, +d W (2.10)

R,MeOH R,MeOH

FUr den Gesamtpermeatfluss wurde

,ges R,MeOH R,MeOH

M.=e+fW,.+90V (2.11)

verwendet. Die Koeffizienten a bis g fur die erf@gsprechendsten Membranen sind Tabelle
2.8 und Tabelle 2.9 zu entnehmen. Die durchgezogémeen in Abbildung 2.14 und Ab-
bildung 2.15 zeigen die Anpassungen nach Gleicli@i®) und Gleichung (2.11).

Tabelle 2.8Koeffizienten a bis d fiir die Gleichung (2.10)

Pr O
[bar] |[°C] |a b C d
Sulzer PERVAP" 2255-
30 1 57 6.644 | 0.000 5.754| 0.000
2 75 6.644 | 0.000 5.754| 0.000
GKSS PVA/TIO2 Charge
1 3.8 95 18.700| 0.000 17.161 0.000
GKSS PVA/TIO2 Charge
2 3.8 95 136.24[1666.360 | 175.02(1623.821
GKSS sPEEK 42% 3.8 95 -53.8¥8929.573 665.623 2970.296
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Tabelle 2.9Koeffizienten e bis g fir Gleichung (2.11)

Pr oL
[bar] |[°C] |e f g
Sulzer PERVAP" 2255-
30 1 57 0.000 | 11.596| 0.000
2 75 0.000 | 16.136| 0.000
GKSS PVA/TIO2 Charge
1 3.8 95 0.000 | 0.414 0.000
GKSS PVA/TIO2 Charge
2 3.8 95 0.031| 0.201 2.352
GKSS sPEEK 42% 3.8 95 0.642 0.514 1.637

2.2.3. Vergleich Pervaporation und Dampfpermeation

Abbildung 2.18 zeigt einen Vergleich der bei dervBporation und bei der Dampfpermeation
gemessenen Permeatzusammensetzungen bzw. Persseaffiiidie Sulzer PERVAP™ 2255-
30 bei 1 bar und 50 °C bzw. 57 °C. Deutlich sichibl dass bei der Dampfpermeation hohere
Selektivitaten und geringere Permeatfliisse alsibePervaporation gemessen wurden. Dieses
Verhalten kann dadurch erklart werden, dass esdéeiPervaporation bei naherungsweise
gleichen Dricken und Zusammensetzungen zu eindiestéd Quellung des Polymermaterials
kommt, da mehr Methanol in der Membran geldst wifderdurch wird die Polymerstruktur
aufgelockert und es werden zuséatzliche Permeafadspgeschaffen, was den Permeatfluss
anhebt. Allerdings wird durch diesen Mechanismushalie Co-Permeation der weniger stark
permeierenden Komponente Methylacetat erhoht, weslenum zu einem Absinken der
Selektivitat fuhrt. Bei der Dampfpermeation sotlie Temperatur so dicht wie mdglich an dem
durch Druck und Zusammensetzung definierten Tauplieggen. Um eine Kondensation zu
vermeiden wird jedoch immer eine etwas uber denpiiakt liegende Temperatur eingestellt
und somit ein leicht Gberhitzter Dampf der Membraigefiihrt. Somit wird weniger Zulauf-
gemisch in der Membran geldst. Daher quillt signhgo stark, was zu einer héheren Selektivi-

tat bei geringerem Fluss flhrt.
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Abbildung 2.18 Vergleich Dampfpermeation und Pervaporation furSldzer PERVAP™ 2255-30 Membran

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass die koretherhdltliche Sulzer-Membran einen
Standard mit hohem Fluss und guter Selektivitastddt, an der sich Neuentwicklungen
messen lassen missen. Von den anderen untersidmnaoranen scheint die GKSS PVA/LIO
am besten geeignet zu sein, vor allem weil sie bote Selektivitat fur Methanol aufweist.
Ferner konnte die Dauerbestandigkeit dieser Membrait dem System Ethyl-
acetat/Ethanol/Wasser nachgewiesen werden. Diggten® ist den im Rahmen dieses Vor-
habens untersuchten Stoffsystem Methanol/Methydaeathr ahnlich, so dass auch hier von
einer Langzeitbestandigkeit ausgegangen werden kdaitere Arbeiten zur Optimierung ihrer
Flussleistung sind jedoch sinnvoll. Ferner sollenBetriebszustande in technischen Prozessen
maoglichst nah an der Taupunktlinie des Gemischegeh, um so einen moglichst hohen
Permeatfluss zu realisieren. Eine gewisse Uberigtzmuss jedoch in einem Dampf-
permeationsprozess mit einer integralen Abreicltgerwter bevorzugt permeierenden
Komponente toleriert werden, wenn in der Nahe eiM@imumazeotrops gearbeitet wird.
Sonst ist es unmdglich, das Gemisch zulaufseitdenDampfphase zu halten. Bei ndherungs-
weise gleichen Dricken und Temperaturen weist dampipermeation verglichen zur
Pervaporation hohere Selektivitdten bei niedrigdféissen auf. Ferner ist bei einem Einsatz
der Pervaporation in einem kontinuierlich betriegbenVerfahren zu beachten, dass die
Temperatur auf Grund der Verdampfung des Permed#itng der Verfahrensstrecke abnimmt

und somit typischerweise Zwischenaufheizungen nadigesind.

2.2.4. Modulauslegung

Als Membranmodul fir den im Rahmen dieses Vorhahamersuchten Miniplantmal3stab

wurde eine geometrisch ahnliche aber verkleinedesign des GKSS GS-Taschenmoduls ver-

wendet. Das Taschenmodul hat sich im industricdlieisatz fur viele Anwendungsgebiete be-
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wahrt. Beispiele sind die Ruckgewinnung organis@émnpfe aus Permanentgasgemischen mit
einigen Hundert realisierten Anlagen weltweit (@geet al, 2006, Ohlroggeet al, 2005)
aber auch Anwendungen in der Pervaporation und fpempeation (Brinkmanet al, 2004).
Die Membran ist als am auf3eren Umfang verschwdiBsehe ausgeflihrt. Hierbei liegt die
trennaktive Schicht aufen. Im Inneren der Membsah& befindet sich Spacermaterial,
welches eine druckverlustarme Abflihrung des Pesrerédubt. Die Membrantaschen sind auf
einem Permeatrohr angeordnet und gegeneinandedielmge. Der so entstandene Membran-
stapel ist durch Umlenkscheiben unterteilt undiimem Druckbehdlter eingebaut. Die Unter-
teilung der Membrantaschen in Kompartimente flkrtemer meanderférmigen feedseitigen
Uberstromung. Hierdurch kann der feedseitige Anstnigsquerschnitt entlang der Verfahrens-
strecke an den durch die Permeation abnehmendem¥oktrom angepasst werden und somit
eine naherungsweise konstante Stromungsgeschweaidigikeicht werden. Hierin liegt einer
der grol3en Vorteile des Taschenmoduls, da so diedfdrationspolarisation minimiert werden
kann. Ferner werden durch den Taschenaufbau dmee@erege kurz und somit die Druckver-
luste der Permeatstrémung gering gehalten. In Abbg 2.19 ist ein Foto des Moduls flur den
Miniplant-Einsatz dargestellt. Die technischen Datend Tabelle 2.10 zu entnehmen. Das im
Rahmen dieses Vorhabens verwendete Modul war mitMeimbrantaschen, also einer
Gesamtmembranflache von 0.13 ausgestattet. Dabei wurde die Stromung fiir jedeea

einzeln umgelenkt um eine ausreichende Uberstrosyasghwindigkeit zu gewahrleisten.

Druckbehalter, ,Di =100 mm

montierter \‘Q
= > — Membran- f L N
. stapel ; A

(s |
. /
, -
>
-

» ~
. *:«.

xi :

/ \.‘:, /

Spannhiilse Moduldeckel
Membrantasche

Abbildung 2.19 Membranmodul
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Tabelle 2.10Technische Daten Membranmodul

Membranflache pro Tasche fm 0.0119
Taschendurchmesser [mm] 100
Schlusselweite [mm] 92
Taschendicke [mm] 1
Bauhéhe Membranstapel [mm] 54
maximale Anzahl Membrantaschen [-] P2
maximale Membranflache [ih 0.26

2.3. Arbeiten zur Reaktivrektifikation

Anhand des Testsystems der Umesterung von Metligtané n-Butanol zu n-Butylacetat und
Methanol sind in Oldenburg im Technikumsmal3stabelirpente zur Reaktivrektifikation und
zur VerknUpfung mit Sonderverfahren unternommendeor Diese Sonderverfahren sind die
azeotrope Rektifikation und die extraktive Rekatfikn. Beide kdnnen durch den Einsatz von
Hilfsstoffen, den sogenannten Entrainern, Beschndgé&n der einfachen Rektifikation tber-
winden (Gmehling und Brehm, 2003). Bei der aze@rnoRektifikation wird mit Hilfe eines
geeigneten Entrainers ein bestehendes Azeotropaadberwunden, dass eine der beiden zu
trennenden Komponenten mit dem Hilfsstoff ein wesdeichtersiedendes Azeotrop bildet, das
in einem weiteren Verfahrensschritt leicht getrewetden kann. In dem vorliegenden Test-
system ist das am Kopf der Kolonne anfallende Gamv®n Methanol und Methylacetat auf
diese Weise zu trennen. Bei der extraktiven Ré&ktifon wird ein Hilfsstoff zugesetzt, der die
Aktivitatskoeffizienten der zu trennenden Kompomenin der Weise beeinflusst, dass der
Trennfaktor méglichst stark vom Wert Eins abweicteWerte annimmt. Diese Verfahrens-
variante kommt bei dem gewahlten Testsystem fie ei@itere Auftrennung des im Sumpf der
Kolonne anfallenden Gemisches aus Butanol und Begyét in Frage. Im Folgenden sollen die

Ergebnisse der Arbeiten beginnend mit der einfa&eaktivrektifikation beschrieben werden.

2.3.1. Umesterung von Methylacetat mit n-Butanol

Der experimentelle Aufbau der Kolonne gestaltetd svie folgt (Abbildung 2.20): aufgebaut
aus insgesamt sechs Glasschissen (je ca. 1200ingha)ies vier mittleren Schisse als reaktive
Schiisse ausgelegt (bestlckt mit jeweils einem M8ideer Katapak SP 12 Packungs-
elementen). Die Schisse 1 und 6 sind mit SulzeiPBikungselementen bestlckt. Unter- und
oberhalb der reaktiven Zone befinden sich die Rdédfe fir Methylacetat und n-Butanol. An

funf Stellen befinden sich Temperaturmessstelled an acht Stellen der Kolonne kénnen
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manuell Proben der Flissigphase entnommen werden,Kalonnenprofile der Flissig-

J: | MeOH &

Konzentrationen zu erstellen.

MeOAc
BuOH ~1m
| Reaktive
Zone
MeOAc
F1m
| EZ BuOAc &
BuOH

Abbildung 2.20 Schematischer Aufbau der Technikumskolonne zu dasi¢hen zur Reaktivrektifikation am
System Methylacetat + Butanol
Ein sich fur diesen Aufbau ergebendes typischeoid@nprofil ist in Abbildung 2.21 dar-
gestellt. In diesem Fall betragen die Feedstrom8diianol und Methylacetat jeweils 10 mol/h.
Es ist bei einem Ruicklaufverhaltnis von 2 und ein@astillat/Feed-Verhaltnis von 0,5 ge-
arbeitet worden. Wie zu erkennen ist, lassen siehegperimentellen Daten gut durch die

Simulation wiedergeben.

Es ist darauf hinzuweisen, dass das System stagkmp#risch sensitiv reagiert (Steinigeweg,
2003). Mit der verwendeten Anlage ist es sehr sehgi lediglich einen Parameter zu ver-
andern, wahrend die Ubrigen konstant gehalten wesdien. Dies gilt in groRem Mal3e fir das
Destillat/Feed-Verhdltnis, das abhéngig von derdsempferleistung ist. Die Verdampfer-
leistung (und damit das Destillat/Feed-Verhaltbis3itzt einen entscheidenden Einfluss auf das
Konzentrationsprofil in der Kolonne und damit aasdremperaturprofil. Da das Temperatur-
profil wiederum die Reaktionsgeschwindigkeit undsai die Konzentrationsprofile beeinflusst,
entsteht ein hochgradig nichtlineares System. @eradBereich des optimalen Gegenstroms
der schwer- und leichtsiedenden Reaktanden in déonike fiihrt eine kleine Anderung des

Destillat/Feed-Verhaltnisses zu starken Umsatzadenamgen.
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Abbildung 2.21 Experimentelles«, m, A, @) und simuliertes (___) Kolonnenprofil der Reaktimm Methylacetat

mit n-Butanol
In Abbildung 2.22 sind ein an der Kolonne gemessened die bei verschiedenen
Destillat/Feed-Verhaltnissen berechneten Tempegmatfile gezeigt. Es ist zu erkennen, dass
schon eine minimale Veranderung im (simuliertenktillat/Feed-Verhaltnis (0,498 anstelle

von 0,5) eine grof3e Veranderung im Temperaturploefiirkt.

Davon unbeschadet sind eine Vielzahl von VersuadwerReaktivrektifikation unter Variation
des Rucklaufverhaltnisses, der Feedstrome und eeldistung durchgefihrt worden. Die
dabei in der Kolonne erzielten Umsatze lagen zveiscB3 und 50 %. Die im Experiment er-
mittelten Konzentrationsprofile der flissigen Phas@ten dabei eine dhnlich gute Uberein-
stimmung mit der Simulation wie das in Abbildun@2gezeigte Profil und erlauben die Aus-
sage, dass der Grad der Simulationstiefe, d.h.Vémvendung einer pseudohomogenenen
Kinetik, die Wiedergabe der Realitat mit Hilfe vangepassten UNIQUAC-Parametern und die
Verwendung eines Gleichgewichtsstufenmodells zuokmensimulation durch das in Aspen

Plus bereitgestellte RADFRAC-Modell fir das voreage System ausreichend ist.
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Abbildung 2.22 Experimentelle und simulierte Temperaturprofile Reaktion von Methylacetat mit n-Butanol bei
unterschiedlichen Destillat- zu Feedflussverhdgiszeigen eine starke parametrische Sensitivitat
Zusatzlich zu diesen Versuchen sind Versuche defthg worden, bei denen der Methyl-
acetat-Feedstrom nicht rein eingespeist wurde: Wurde ein Anteil von x = 0,25 Methanol
zugesetzt. Es handelt sich dabei um eine willkidglidnnahme, mit der die Situation eines
hybriden Prozesses mit einer Membrantrennung natdifjeverden sollte, bei dem der aus der
Membraneinheit stammende Ruckfluss in die Kolonobktrvollstandig methanolfrei ist. Diese
Versuche sind auf Bitte des projektbegleitendensglugsses durchgefihrt worden, um die
prinzipielle Durchfihrbarkeit der Reaktivrektifikah unter den Bedingungen eines hybriden
Prozesses mit Ruckflissen zu demonstrieren, obdiergxperimentelle Verschaltung des Re-
aktivrektifikationsprozesses mit einer Membrantrgrmim Projekt nicht durchgefuhrt worden

ist.

Der Versuch ist unter vergleichbaren Bedingungee dér oben dargestellte durchgeflhrt
worden und das sich ergebende Kolonnenprofil istAlbildung 2.23 abgebildet. Die
Methanolkonzentration in der reaktiven Zone derafok ist erhdht, steigt aber nicht so stark

an wie im vergleichbaren Versuch mit reinem Metbgtatfeed. Dies ist auf die Verdinnung
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der Reaktionsmischung mit einem Produkt der Glawehchtsreaktion zurtickzufihren und

fuhrt zu UmsatzeinbulRen in diesem Prozess. Der tarbstragt 44 % anstelle von 50 %.

= Methylacetat

¢ Methanol

4 Butylacetat
Butanol

—— Metylacetat sim

— Methanol sim
Butylacetat sim
Butanol sim

Theoretische Stufe

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
xi,L

Abbildung 2.23 Experimentellesq, m, A, @) und simuliertes (___ ) Kolonnenprofil der Reaktimm Methylacetat
mit n-Butanol mit einem um x = 0,25 Methanol anggrerten Methylacetatfeed

Dieser Versuch konnte wieder mit guter Ubereinstimgn zwischen Experiment und be-

rechneten Werten simuliert werden und zeigt danmet Durchfuhrbarkeit des hybriden

Prozesses.

2.3.2. Verknupfung der Reaktiv- mit der Extraktivrektifika tion

Wahrend es bei der konventionellen extraktiven Rk#tion ohne Bedeutung ist, welche der
beiden Komponenten mit dem verwendeten Entraimer @ngere Wechselwirkung eingeht, um
seine relative Fluchtigkeit zu senken, ist diesdagiin diesem Projekt angedachten Verfahrens-
variante der Extraktivreaktivrektifikation nichtrdall: hier muss darauf geachtet werden, dass
die Flichtigkeit der Stoffe so beeinflusst wirdsslalas Edukt der Reaktion in der reaktiven

Zone gehalten wird, wahrend das Produkt effektsriauentfernt wird. Wahrend im bekannten

39



Fall der Veresterung von Methanol mit Essigsaureogémale Fall vorliegt, dass ein Reaktand,
namlich die Essigsaure, gleichzeitig als extraktizésungsmittel eingesetzt werden kann, da
sie als Entrainer selektiv auf das Trennproblem Methylacetat-Wasser-Azeotrops wirkt, ist
dies in der vorliegenden Reaktion der Umesterunftrder Fall. In solch einem Fall muss auf
den Einsatz eines konventionellen Entrainers zgégkffen werden, der als zusatzliche

Komponente selektiv auf das Trennproblem Einflussmt.

Dabei sollte zuséatzlich darauf geachtet werders tasdieser Vorgehensweise eine Belastung
der reaktiven Zone mit dem inerten Entrainer audgessen wird. In vorliegenden Fall der
Umesterung von Methylacetat mit n-Butanol bededies, dass das im Sumpf der Kolonne
anfallende n-Butanol-Butylacetat-Azeotrop getremmrden sollte, indem ein Entrainer die
relative Flichtigkeit von n-Butanol erhéht und damiButanol in die Reaktionszone drangt.
Die Auswahl eines méglichen Entrainers wurde mifeHiles Programms ,EntrainerSelection”
aus dem Programmpaket der Dortmunder Datenbankgiefithrt (DDBST, 2007). Hier zeigte
sich n-Hexadecan als ein moglicher Hilfsstoff, dach fir die Versuche ausgewahlt wurde.

Die Versuche sind in der vorhandenen Technikumskaaam Lehrstuhl durchgefihrt worden
und sollen im Folgenden mit ihren Ergebnissen kwgzchrieben werden. Der Aufbau der
Kolonne ist fiir die Einbeziehung der extraktiverkfifikation gegeniiber dem Kolonnenaufbau
aus Abbildung 2.20 nicht verandert worden. EinZigedPosition zur Probennahme musste zu-
gunsten des Zuflusses fir den Entrainer Hexadeotarhalb der reaktiven Zone aufgegeben
werden. Die Beschreibung der Phasengleichgewictitdgee fur alle binaren Systeme mit
Hexadecan mit Hilfe von mod. UNIFAC (Do), da ni¢tit alle diese bindren Systeme eine ge-
nigend grof3e experimentelle Datenbasis zur Anpgstmperaturabhangiger UNIQUAC-
Wechselwirkungsparameter vorhanden war, wie sidiiBeschreibung des Reaktionssystems

genutzt worden sind.

In Abbildung 2.24 ist ein sich ergebendes Kolonmefilp dargestellt. Die Reaktions-
bedingungen sind mit denen des Versuches zu vengiei dessen Kolonnenprofil in Abbildung
2.21 zu sehen ist: Die Feedstrome der beiden Edhgttagen jeweils 10 mol/h, der Entrainer
wurde mit 5 mol/h in die Kolonne gepumpt und daskRiufverhaltnis betrug 2. Es ist zu er-
kennen, dass der Entrainer eine Erhéhung der Beikaorzentration in der reaktiven Zone der
Kolonne bewirkt, die zu einer Umsatzerhohung fuhrstelle eines Umsatzes von ca. 50 % im

vergleichbaren Versuch ergab sich in diesem Exmimmit Entrainerzugabe ein Umsatz von
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57,9 %, d.h. eine Steigerung des Umsatzes um 1B8VBderum ist zu erkennen, dass die

Simulation die Ergebnisse des Experiments gut wigdeen kann.

= Methylacetat
¢ Methanol

4 Butylacetat
Butanol
—— Methylacetat sim
—— Methanol sim
Butylacetat sim
Butanol sim

Theoretische Stufe
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Abbildung 2.24 Experimentelles«, m, A, @) und simuliertes (___ ) Kolonnenprofil der Reaktimm Methylacetat
mit n-Butanol unter Einbeziehung der extraktiverktiRi&ation mit Hexadecan als selektivem Hilfsstoff

2.3.3. Verknupfung der Reaktiv- mit der Azeotroprektifikat ion

Durch die bei nichtidealen Systemen haufige pasithboweichung vom Raoultschen Gesetz
sind die meisten azeotropen Systeme Druckmaximustrape (Gmehling und Kolbe, 1992),
die am Kopf einer Kolonne anfallen und im Falle Bexaktivrektifikation fir Umsatzeinbuf3en
fuhren kbnnen. Wie im vorigen Abschnitt ausgefubcheidet die extraktive Rektifikation hier
als Verfahrensvariante aus, wenn nicht ein Reak#dsmdEntrainer wirkt, da der inerte Zusatz-
stoff die Reaktionslésung im reaktiven Teil der &tole verdinnt. Einen Ausweg bietet die
Madglichkeit, die azeotrope Rektifikation in die Réarektifikationskolonne zu integrieren. Ein
geeigneter Entrainer wird oberhalb der reaktiveneZeingespeist und spaltet das am Kopf der
Kolonne anfallende Azeotrop, in diesem Fall dashylecetat-Methanol-Azeotrop. Genau wie
bei der Integration der extraktiven Rektifikatioadarf es bei der Entrainerauswahl nur einer
zusatzlichen Regel, ndmlich dass hier die reldtehtigkeit des Reaktanden gesenkt und die

des Produktes erhdht werden muss.
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Wieder erfolgte die Auswahl eines geeigneten Emdrai mit Hilfe des Programms
~EntrainerSelection“ (DDBST, 2007), welches als tigdge Kandidaten u.a. n-Pentan und n-
Hexan ausgab. Aus Grunden der experimentellen Hdoidnkeit wurde als Losungsmittel fr
die Versuche n-Hexan ausgewahlt. Die Versucheisigr vorhandenen Technikumskolonne
am Lehrstuhl durchgefuhrt worden und sollen im Eotten mit ihnren Ergebnissen beschrieben
werden. Der Aufbau der Kolonne ist fur die Einbbmeg der extraktiven Rektifikation gegen-
Uber dem Kolonnenaufbau aus Abbildung 2.20 leien&ndert worden. Die nichtreaktive Zone
am Kopf der Kolonne ist fur einige Versuche um eik@®lonnenschuss, der wie die anderen
nichtreaktiven Schiisse Sulzer BX-Packungen entraeit eine Lange von 2 m verlangert

worden. Der sich ergebende Kolonnenaufbau ist ibildbng 2.25 gezeigt.

/I: i MeOH &

Hexan
Hexan
X > L2m
BuOH|
| Reaktive
Zone
MeOAc
F1m

Abbildung 2.25 Schematischer Aufbau der Technikumskolonne zu dasu¢hen zur azeotropen Reaktivrekti-
fikation am System Methylacetat + Butanol mit HesésEntrainer
Ein bei diesen Versuchen aufgenommenes Konzemsatiofil (Abbildung 2.26) zeigt die Er-
gebnisse eines Versuches, bei dem die Feedstromeévlethylacetat und n-Butanol in die
Kolonne jeweils 10 mol/h betrugen. Die Entrainergeendie in der Mitte der oberen nicht-
reaktiven Zone eingespeist wurde, betrug 4 mat/hliésem Versuch waren allerdings Schwer-
sieder (Butanol und Butylacetat) im Destillatstraathanden. Da der Destillatstrom und damit
das Destillat zu Feed-Verhdltnis bei der Kolonnerithe Heizleistung im Sumpf gesteuert

werden muss, ist hier die Heizleistung im Versugthach gewesen. Deshalb wurden weitere
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Versuche mit reduzierter Heizleistung durchgefiiBih Kolonnenprofil ist in Abbildung 2.27
dargestellt, die Heizleistung betrug bei diesensueh statt 1030 Watt 980 Watt.
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| Butanol
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21 )
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Abbildung 2.26 Experimentellesq, m, A, @) und simuliertes (___ ) Kolonnenprofil der Reaktimm Methylacetat
mit n-Butanol unter Einbeziehung der azeotropertilekion mit n-Hexan als selektivem Hilfsstoff.i®Heiz-
leistung betrug 1033 Watt und der sich ergebendila¢strom 14,5 mol/h

Bei ansonsten unverdnderten Werten fir die Feedstgrgab sich unter diesen Bedingungen
ein Destillatstrom von ca. 14 mol/h anstelle vorbldhol/h. Es ist zu erkennen, dass sich die
beiden Kolonnenprofile nur im oberen nichtreaktivienl der Kolonne deutlich unterscheiden:
Der Destillatstrom enthalt nun keine Schwersiedehmund ihre Konzentration im oberen
nichtreaktiven Tell ist stark gesunken. In beidétien ist die Simulation in der Lage, die im
Experiment erhaltenen Punkte des Konzentrationdproid den Einfluss des selektiven Hilfs-

stoffes wiederzugeben.

Die Umsatze, die bei diesen beiden Versuchen emigiden sind, liegen mit 52,8 % und
54,6 % in beiden Experimenten oberhalb des Umsateesm vergleichbaren reinen Reaktiv-
rektifikationsprozess erzielt werden konnte. Ddiegen die erzielten Umsatzsteigerungen mit
der azeotropen Rektifikation tendenziell unter dier extraktiven Rektifikation. Dies kann auf
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den geringeren Einfluss des Hexans auf die Mischungckgefihrt werden, da es in der

flissigen Phase nur in geringen Konzentrationehegir

Methylacetat
Methanol
Butylacetat
Butanol

—— Metylacetat sim
/ —— Methanol sim

) / Butylacetat sim
/ o —— Butanol sim

Trennstufe

/ ® Hexan

——Hexan sim

21 A

00 02 04 06 08 10
xL [-]
Abbildung 2.27 Experimentelles«, m, A, @) und simuliertes{-) Kolonnenprofil der Reaktion von Methylacetat

mit n-Butanol unter Einbeziehung der azeotropertilekion mit n-Hexan als selektivem Hilfsstoff.i®Heiz-
leistung betrug 1033 Watt und der sich ergebendil¢strom 14,5 mol/h

2.4. Simulation des Hybridprozesses ReaktivrektifikatiodMembran-

trennung
2.4.1. Dampfpermeationseinheit fur Hybridverfahren im Technikumsmalf3stab

Um das aus Reaktivrektifikation und Dampfpermeatiestehende Hybridverfahren in seiner
Gesamtheit zu untersuchen, war urspringlich antg¢deine bei der GKSS konzipierte
Miniplant mit der an der Universitat Oldenburg vankdenen Reaktivrektifikationskolonne zu
verschalten. Auf der Sitzung des projektbegleitanfliesschusses am 30.11.2007 in Geesthacht
wurde von den Mitgliedern der kmU beschlossen,edisrschaltung nicht zu realisieren, die
Miniplant aber dennoch zu bauen. Das Fliesshild Mariplant ist in Abbildung 2.28 dar-

gestellt.
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Aus dem Vorlagebehalter A1 wird Uber eine oder Ziadinradpumpen P1 und P2 das Zulauf-
gemisch zum als Rohrblndelwarmeaustauscher ausggfiVerdampfer H1 mit einer Flache
von 0.16 m gefithrt. H1 wird mit einem aus einem Thermostategefiihrten Heizmedium
betrieben. Das Schauglas A2 dient der Kontrolle\tsgdampfung. Das Membranmodul M1 ist
wie oben beschrieben als Taschenmodul ausgefilirtemthélt eine Membranflache von
0.13 nf. Der Phasenzustand des Retentats wurde (ber desigbas A5 Uberprift. Das
Druckhalteventil V16 dient zur Einstellung des Beisdrucks. Nach der Drosselung wird das
Retentat dem Retentatkondensator A8 zugefiihrt. 2istile V19 und V20 erlauben einen
Batchbetrieb (Ruckfiihrung des kondensierten Retemaden Vorlagebehalter A1) bzw. eine
kontinuierliche Fahrweise (Sammeln des RetentatBatmélter A9). Die Sicherheitsventile V5
und V17 erlauben einen Abbau eines etwaigen zurh@wackes im unter Druck stehenden
Zulauf/Retentatteil zwischen den Pumpen P1 undrédem Ventil V16 bzw. im drucklosen,
teilweise in Glas ausgefihrten Teil zwischen V16 @1 und P2. Das Permeat wird einem zu
H1 baugleichen Rohrbindelwarmeaustauscher kondensié im Permeatsammelbehélter A3
aufgefangen. Als Betriebsmedium fiir den Kondenddwird ein von einem Kryostaten ge-
liefertes Kaltemittel verwendet. Nicht kondensismermeat wird tber die Vakuumpumpen P3
und P4 abgefihrt. A3 ist mit Fullstandmessern ataget. Im Normalbetrieb sind die Ventile
V6, V8 und V14 gedtffnet, wahrend alle anderen Memtn Permeatteil geschlossen sind. Ist der
Behalter A3 geflllt, werden die Ventile V6 und V8sghlossen und die Ventile V7 und V9
gedffnet werden. Damit wird das Permeat in den Patbehélter A4 abgelassen. Nach dem
Ablassen werden V7 und V9 wieder geschlossen undnidV8 gedffnet. Die Ventilsteuerung
wie auch die Speicherung der von der in AbbildurggZezeigten Instrumentierung erfassten
Werte erfolgt Giber ein Messdatenerfassungsger&taldendress & Hauser.

Die Abbildung 2.29 zeigt die Anlage wahrend dereliniebnahme. Hierzu wurde das binare
Gemisch Ethanol-Wasser verwendet. Die benutzte Mamtvar eine POMS-Membran. Ziel
der Inbetriebnahmeversuche war es, sicher zu stellass die Anlage und die verwendete

Messtechnik einwandfrei funktionieren, was durdah\dersuche nachgewiesen werden konnte.
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Abbildung 2.28 Fliessbild der Miniplant
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1: Membramodul 5: Vakuumpumpen

2: Retentatkondensator 6: Vorlage
3: Permeatkondensator 7: Zulaufpumpen
4: Permeatsammelbehélter 8: Verdampfer

Abbildung 2.29 Miniplant wahrend der Inbetriebnahme
2.4.2. Modellierung

Die im Rahmen dieses Vorhabens entwickelten Modellauben die Simulation von
Pervaporations- und Dampfpermeationsmodulen untenaAme einer membranparallelen
Uberstromung auf der Zulaufseite und einem ungehiaed Permeatabfluss. Schematisch ist
solch eine Modell in Abbildung 2.30 dargestellt.

|
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R A I

1 n,
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dA

R
Ny, A+dA :>
—

Membran

Abbildung 2.30 Schema der Modellierung von Pervaporations- und iigenmeationsmodulen mit freiem
Permeatabfluss
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Wenn man ein isothermes Verhalten des Verfahressbei der Dampfpermeation annimmt
sowie Druckverluste und Konzentrationsgrenzschichtewischen Kernstromung und
Membranoberflache vernachlassigt werden, konnenAdigerungen der Stoffmengenstrome
auf der Feed/Retentatseite des Moduls durch Meilgambn ausgedriickt werden. Dabei wird
davon ausgegangen, dass die oértlich anfallendend2ée verlustfrei orthogonal zur Membran-
oberflache abstromen und dann zu einem Gesamtpistnoea gemischt werden, wie in Ab-
bildung 2.30 gezeigt. Die differentielle Mengenbidautet:

d_A+np’i =01 =1...,nc (2.12)

Die Randbedingungen fur dieses System gewohnlibiféerentialgleichungen werden an der

stelle A=0 durch die Definition des Zulaufs zum Mbdegeben:

L (2.13)

R,i

Der lokale Permeatfluss kann fur die in diesem ¥Wbdmn entwickelten bzw. modifizierten

Modelle auf drei durch das Setzen eines Paramatsmiwahlende Arten bestimmt werden:

1. Konstante Permeanzen Li, einzugeben in Nm3/(mah ba

e = TpNorEQ 0ty - f,,) (2.14)

Norm

2. Berechnung der Permeanzemhch dem Free-Volume Modell. Auch hier wird voraus
gesetzt, dass das Free-Volume Modell die Permean2ém®(m? h bar) berechnet.

=1 p orm
Np, :ﬁlli [(fR,i - fP,i) und (2.15)

Norm

L =Lg, EEX;{—

3. Experimentell bestimmte Flusskurven nach Gleichar(@el0) und (2.11).

E nc :
m— +;(Z—]] iy, (05 fo, + fr, ) EXEIM, EI')J (2.16)

rh;,ges = FC.L + Fg DNR REFCOMP+ FQ DV%R REFCON (217)
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W, - PC.L lj,\{?,REFCOMP-'- Pq DV&R REFCOMP
P,REFCOMP
1+ PCS lj,\{?,REFCOMP-'- PQl D\ﬁR REFCOMF

(2.18)

Die Triebkraft bei den Optionen 1 und 2 kann eneveals Partialdruck oder als Fugazitats-
differenz ausgedriickt werden. Letztere dient zuri8ksichtigung des Realverhaltens des
Stoffsystems. Die dritte Option ist nur zulassig f8toffsysteme, in denen nur zwei
Komponenten durch die Membran permeieren. Diesedewerin einer Komponentenliste

definiert. Eine der beiden Komponenten dient atnédils festzulegende Referenzkomponente.

Als Funktionen deren Massenanteils im Retentatatcompmiissen Gesamtpermeatfluds,..

und Permeatzusammensetzungrtcompausgedriickt werden. Fir alle anderen Komponenten

wird angenommen, dass sie auf der Zulaufseite aenibian verbleiben.

Die Gleichungen (2.12) und (2.13) zusammen mitreilee Optionen 1, 2 oder 3 fir die Be-
schreibung des transmembranen Stofftransportdd&tehberechnungen (z.B. fir Fugazitaten),
die Berechnungen des molekularen Gewichts des @kesisind Nebenberechnungen wie z.B.
die Bestimmung der Stoffmengenanteile aus Stoffraesiygdmen oder die Umrechnung von
massenspezifischen auf molarspezifische GroReneforein System von Differential- und
algebraischen Gleichungen. Durch Annaherung defei@iftialgleichungen durch z.B. ein
finites Differenzenverfahren entsteht ein Systermhttinearer algebraischer Gleichungen,

welches durch entsprechende numerische Verfahiléstgeerden kann. Es ergeben sich aus

der Losung die ortlichen Retenatstoffmengenstrdgige , von denenng; ah, die Stoff-

mengenstréome im Retentat des Moduls sind. Die abierfestimmten ortlichen Permeatfliisse
ne; werden Uber die Membranflache integriert, um so @esamtpermeatstoffmengenstrome

zu ergeben (Gleichung (2.19)). Die hier kurz wigegebene Vorgehensweise ist z.B. in
(Brinkmann, 2006) detailliert beschrieben.

A=Ay
e, = [, (WA (2.19)
A=0

Sich ausbildende Konzentrationsgrenzschichten heisdKernstromung auf der Zulaufseite
und Membranoberflache wurden im Rahmen dieseskegj@micht beriicksichtigt. Grund hier-
fur ist einmal der relativ geringe Permeatfluss detersuchten Membranen. Dieser lasst er-
warten, dass das Trennverhalten auch nur von denlvi: kontrolliert wird. Zum anderen
stellt die Bericksichtigung dieses Phanomens emsétzlichen Aufwand, auch in der Be-
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nutzung der Modelle, dar. Der Benutzer musste r8ébffdaten zur Verfigung stellen und den
geometrischen Aufbau des Moduls genau kennen. &fizdptionelle Studien ist dies nicht
notwendig. Sollte eine detailliertere Planung dgettihrt werden sollen, wiirde eine Auslegung
unter Einbeziehung der Konzentrationspolarisationd uler retentat- und permeatseitigen

Druckverluste vom Hersteller der Membranmodule dgetihrt werden.

Fur die Pervaporation wurde ein Modell wie oberchésben in der Programmiersprache Java
entwickelt. Neben den Mengenbilanzen wurde hiehalie Energiebilanz mitberiicksichtigt.
Basis hierfir war eine Entwicklung der GKSS im koemmiellen Prozesssimulator Aspen
Custom Modelét (ACM). Dieses Modell wird von der KommandozeilesdBetriebsystems

aufgerufen und hat folgende Eigenschaften:
» Stand-alone (keine Verschaltung mit anderen Gruaiddijonen)
» Berucksichtigt werden:
0 Mengenbilanzen
o Energiebilanz
o0 Permeatstromdichte auf Basis gemessener Flusskurven

o Berechnung von Aktivitatskoeffizienten und Sattigsdampfdriicken: Uber-

prufung Triebkraft

Das Modell hat dieselben Ergebnisse wie das vogradCM-Modell geliefert. Typische mit
diesem Modell ermittelte Konzentrations- und Termapaprofile entlang einer Membranober-
flache sind in Abbildung 2.31 gezeigt. Das Modelhik von der GKSS auf Anfrage bezogen

werden.
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Abbildung 2.31 Berechnete Profile fiir Temperatur und Stoffmenggsil@rbei der Pervaporation

Fur die Dampfpermeation wurde ebenfalls ein Modelder Programmiersprache Java wie
oben beschrieben entwickelt. Die momentan vorhand&rsion ist ein Stand-Alone Modell
(keine Verschaltung mit anderen Grundoperationeih)emer einfachen Benutzeroberflache.
Die Simulationsergebnisse, die mit diesem Modetiedtr werden, sind deckungsgleich mit
einem bei der GKSS im kommerziellen Prozesssimuladspen Custom Model@r
implementierten Modell fur die Simulation von Damp@fmeationsmodulen (siehe Abbildung
2.32). Ferner wurde das ACM-Modell als Bibliothék tlie Verwendung im kontinuierlichen
Prozesssimulator Aspen Pluexportiert. Ein Beispiel wird in Abbildung 2.33zg8gt. Das in

den Modellen umgesetzte Gleichungssystem umfasst:
e Mengenbilanzen
* Energiebilanz

« Permeatstromdichte auf Basis gemessener Flusskioestanter Permeanzen oder

Free-Volume Modell
* Berechnung der Fugazitaten: reale Triebkraft

Die Benutzung des Java Modells und des ACM-Modall&spen PIu8 ist im Anhang er-

lautert.

51



Java Implementierung Beispiel DP-Stufe

\=:| GKSS Gas/Vapour Permeation Module Simulation g@ ¢> 4E>

File Components/Propertie Process Simulation Assumption Numerical Parameter 2
FEED RETENTATE PERMEATE n=0.02 kmol/h Ay = 0.137m

Flowrate [kmol/h] 0.018 15393683267

Temperature [*C] 95.0 45.0 45.0 m =1061kg/h

Pressue [bar] ER: 38 0.02 -

Male frla.;n-:-n 9=95°C p=0.02 bar E>

C3HBO2 05023 0 55049395098  0.038008935443582114

CHAO 0.4977 0 14095160357  0.9619901645564164 p=3.8bar

Run Results | Yemeor = 0.4977
. w =0.3000
Aspen Custom Modeler ® Implementierung FMeOH
Feed Retentat Permeat
Flowrate [kmol/h] 0.0200 0.0188 0.0012
Flowrate [kg/h] 1.0610 1.0222 0.0388
Enthalpy [GJ/kmol] -0.3025 -0.3084 -0.2056
Pressure [bar] 3.8000 3.8000 0.0200 Verwendete Flusscharakteristik
Temperature [C] 95.0000 95.0000 95.0000 i
Mole fractions [-] (G KSS PVA/TIO 2)
MEOAC 0.5023 0.5308 0.0380 2
+

MEOH 0.4977 0.4692 0.9620 W oo = 136.24 (Wrveon +666.36 EWR’MEZOH
Mass fractions [-] ' 1.0+175.02 W ppeon +623.82 W7 yeon
MEOAC 0.7000 0.7234 0.0837 iy _ 2
MEOH 0.3000 0.2766 0.9163 Mp ges = 0.0305+0.2013 ENR,MeOH + 2'3521EWR,MEOH

Abbildung 2.32 Simulationsergebnisse fir die Java und das Aspsto@ Modeler® Modelle bei der Dampf-

permeation
e aTOn T Rapa DI 2004, 1" S penONE [DFoCess FOWIRect WINdbA] BEX
Feed A=1m? Retentat Bt £t vew Data Tods Run Flowshest Lbrary Window Help - & x|
P t t DEed &R @ » AR5 <Sa N 1 "
I:"> ] |:|,> ermeatzusammensetzung RN e
PC, Oy, +PC, W2
B W peon = L——Rieon 2 R'MEZOH I [Aei[01 [v] 4o 2o @ 5 K Ao >
m =1kg/h 1.0+PC; g yeon +PC, Weyeon
9=104°C | w _ 136.24@Mgy0 +666.36 V2 0n
p =4bar PHEOH ™1 0 +175.02 W yeon *+623.82 W20
Wygeon =0,29 =0,02bar i Py
Veor p=0,02ba Permeat Permeatmassenstromdichte = |
Wyeone = 0,69 W, ., =0,0
v - 2
W,.c; =0,02 MG ges =FCy +FC, Weyeon +FCy Wi yeon
s — 2
Permeationsverhalten M0, ges =0.0305 +0.2013 Wg yeon +2.3521 V5 yeom
- Bezugskomponente: MeOH v
- Permeierende Komponenten: MeOH und MeOAc .P - -
: ; rocess Fio
- Nicht-permeierend: n-C7
L3 Misers/Spiters | Sepatators | HeatExchangers | Columns | Reactors | Pressure Change <]
Permeatzusammensetzung Permeatmassenstromdichte MaDLeual L) ‘-.. }
10 0,8 [STREAMS  '4P_Modul.. JP_Modul.. PY_Modul
—_ o [For Help, press F1 CilAspenTechlAspen Plus 2004.1___ UM Requred Input Inconplete_ |
o =
3 % —
Zos
N o/ w . 067 i (T ~ (o | (Gonam T
il gz
| k=1 » -
% 061 g E T T W |-
g | / E D 04
L £ g i 5
T | 2 = L] TR
% 0,4 / ‘é‘ s [t L ke AR T
5 g .~ ner TS S L]
8 .
@ o E Fai T ,
o O] 0,2 1 r »
202
e} O GKSS PVAITIO2 Charge 04/087 -
< —_VLE, 1bar /D/M 0 GKSS PVAITIO2 Charge 04/087 L
0,0 : . . . 0,0 +=
0,00 0,20 0,40 0,60 0,80 1,00 0,00 0,20 0,40 0,60
MeOH Massenanteil Zulauf w ¢ veon [] MeOH Massenanteil Zulauf W yeon [-]

Abbildung 2.33 Simulation eines Dampfpermeationsverfahrens ireAdplus® unter Verwendung eines aus
Aspen Custom Model&importierten Modells

Verwendet werden kénnen die beschriebenen Mod#&ll&&mbranverfahren um z.B. Hybrid-
verfahren bestehend aus Reaktivrektifikation, Membvennstufe und gewdhnlicher Rekti-
fikation zu berechnen. Die Abbildung 2.34 zeigt Bispiel fur das im Rahmen dieses Vor-
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habens untersuchte Stoffsystem. In der Reaktiviletion findet die Umesterung von Methyl-
acetat (MeOAc) und n-Butanol (n-BuOH) zu Methardde(OH) und n-Butylacetat (n-BuOACc)
statt. Das Kopfprodukt bestehend aus MeOH und Me@#d verdichtet, temperiert und
danach der Dampfpermeationsstufe zugefuhrt. Hietidl mittels einer methanolselektiven
Membran MeOH im Permeat angereichert und MeOAcaalkonzentrierter Retentatstrom
gewonnen, welcher zum Eduktstrom der Reaktivrédiionskolonne zurtickgefihrt werden
kann. Die zur Verfugung stehenden kommerziellen waieh die hier neu untersuchten
Membranmaterialien weisen allerdings eine Selaktivauf, die eine Nachbehandlung des
Permeatstroms notwendig macht. Dazu wird das immeatkondensator anfallende, tief-
gekuhlte Permeat Uber eine Pumpe und einem Wartaeauker einer Rektifikationskolonne
zugefuhrt, in der MeOH als Sumpfprodukt gewonnermywahrend als Destillat ein azeotropes
Gemisch anfallt, dass zum Zulauf der Dampfpermessitufe zurtickgefiihrt wird. Die fur die
im Anschluss vorgestellten Simulationen benutzteand®edingungen hinsichtlich Stufen-
zahlen, Rucklaufverhéltnissen, Dricken, Temperaturel Zusammensetzungen sind ebenfalls
Abbildung 2.34 zu entnehmen. Zielstellung der Satiohen war es fir vorgegebene MeOH-
Massenanteile im Retentat der Dampfpermeationsainf im Sumpfprodukt der Rekti-

fikationskolonne die bendtigte Membranflache ungl Abtriebsverhaltnis zu bestimmen.

[ p=1bis 3.8\bar | f’\ZST(p) | MeOAc

m =1.06 kg/h

0f \ \ MeOH/
Wyeon = 0.3
p=1bar Y \ Wyeon < 0.005 MeOAc
9=57C | @ ¢ D Azeotrop
ﬂb

MeOH/ v=1.198
MeOAc
Azeotrop i gy
—
E> 7 Stufen
BuOH
MeOAc

Abbildung 2.34 Hybridverfahren bestehend aus ReaktivrektifikgtDampfpermeation und gewdhnlicher Rekti-
fikation
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Warum eine Membran mit einem geringen Fluss wieGK&S-PVA/TIQ Membran trotzdem
fir das in Abbildung 2.34 dargestellte Verfahreteiessant sein kann, zeigt die in Abbildung
2.35 gezeigte Simulationsstudie. Fur die BerechrdergDampfpermeationsstufe wurden die
im Rahmen dieses Vorhabens ermittelten Ergebnissgendet (Tabelle 2.8 und Tabelle 2.9).
Zwar wird deutlich mehr Membranflache im Vergleminder Sulzer-Membran bendtigt, jedoch
sind der Permeatmassenstromund der daraus resultierende Rezirkulationsstigmwesent-
lich kleiner. Ferner ist die Methanolkonzentratides Permeatstroms bei der PVA/7iO
Membran deutlich héher als bei der Sulzer-Memb&omit sind aufzuwendenden Heiz- und
Kuhlleistungen geringer und es kann flur die Reddifonskolonne eine kleinere BaugroRe ge-

wahlt werden.

m
MeOH/MeOAc Rec
von Reaktiv- A Q
rektifikations-, Y M KK
kolonne ED @ @ E> MeOAc
m = 1.06 kg/h Pv QK
Wieon = 0.3 . /“/;
p=1bar mp QP v=1.198
§=571C 7 Stufen
Permeatkolonne | Quw [ Qkk | Qkv Nre/N
kw] | [kw] | [kw] | [kmol/kmol] 6 Stufen
VP, 1 bar, Sulzer 0.072[-0.201] 0.369 3.811 Nge/Ng
VP, 2 bar, Sulzer 0.072|-0.201| 0.369 3.811 Q —
VP, 3.8 bar, GKSS | 0.030| -0.037| 0.069 0.707 vw
Membranstufe Au | mp | Mgec| Py | Qk | Qp Quy
[m*] | [ka/h] | [ka/n] | [kW] | [kW] | [kW] MeOH
VP, 1 bar, Sulzer 3.844] 1.437] 1.114[ 0.000] 0.002[-0.339
VP, 2 bar, Sulzer 2.624| 1.437( 1.114| 0.031( -0.015| -0.351
VP, 3.8 bar, GKSS | 15.463| 0.739] 0.159| 0.039| -0.021| -0.166

Abbildung 2.35 Simulation eines Hybridverfahrens zur Trennung Mathanol und Methylacetat

Die Simulation des Gesamtverfahrens ist in Abbif@B7 dargestellt. Die Simulation wurde
in Aspen PIu8 durchgefiihrt. Das fiir die Simulation der Reakitifikationskolonne ver-
wendete Modell ist das RadFrac-Modell der AspersPRibliothek. Dies wurde von der Uni-
versitat Oldenburg komplett parametrisiert, um s@ &imulation der Technikumskolonne in
Oldenburg zu erméglichen. Von entscheidender Bedeguhierbei ist die genaue Beschreibung
der Dampf-Flussiggleichgewichte und der Reaktiamstilc, was in dem benutzen Modell um-
gesetzt wurde. Die an der Universitat Oldenburgebtes Aspen PIU$ Simulation wurde von
der GKSS unter Verwendung des in Aspen Custom Mdtentwickelten und firr die Be-

nutzung in Aspen Pl#sexportierten Modells fir Dampfpermeationsmodulevisoeiniger
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Aspen Plu§ Bibliotheksmodelle zu der in Abbildung 2.37 geteig Simulation erweitert.
Dabei waren die Betriebsbedingungen angenaherteaandder Universitat Oldenburg durch-
gefuhrten Versuche. Die in der Dampfpermeationsstafwendete Membrancharakteristik war
die fur die GKSS PVA/TIQ ermittelte (Abbildung 2.15, Tabelle 2.8 und Tabel.9). Ein
Unterschied zu den vorher beschriebenen Simulatioree, dass auch n-BuOH und n-BuOAc
im Destillatstrom der Reaktivrektifikationskolonmaitbertcksichtigt wurden. Somit traten
diese Komponenten auch in die Membranstufe eirerdithgs wurde angenommen, dass sie
nicht permeieren und komplett auf der Feedseitdleien. Bei einer Ruckfihrung des
Retentats zum Zulauf der Reaktivrektifikationskalerfihrt dies zu einer erheblichen Beein-
flussung des Einsatzverhaltens der Kolonne, wianeden in Abbildung 2.36 und Abbildung
2.38 dargestellten Konzentrations- und Temperatiwien (ausgefillte Symbole) zu sehen ist.
Falls das Retentat nicht zurtickgefiihrt wird, konnéBduOH und n-BuOAc komplett aus dem
Destillat ferngehalten werden (offene Symbole ibikdung 2.36 und Abbildung 2.38).

xi []

0.00 0.20 0.40 0.60 0.80

Theoretische Stufe [-]

—— BuOH, offen —-8- MeOAc, offen

—o— BuOAc, offen 4 MeOH, offen
—e—BuOH, geschlossen —# MeOAc, geschlossen
—o—BuOAc, geschlossen —4— MeOH, geschlossen

Abbildung 2.36 Stoffmengenanteilprofile der flissigen Phase mRkaktivrektifikationskolonne fir das Hybrid-
verfahren gemaR Abbildung 2.37 mit (ausgefiillte Bgig) und ohne (offene Symbole) Rickfihrung desiRats
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o>

p =1bar
9 =52°C

n=0.0175kmol/h
XBuOH = 1
p =1bar
J=117°C
o>— F-sUoH} >
v=2
n
RM3 .—D =0.5
nF
MIX
{F-MEOAC F——

F-MEOAC2

n =0.0079kmol/h
XMeOAc = 1

p =1bar
9=57°C

n=0.0175kmol/h

X = 0.005
Xyeone =0.928
Xoon = 0.044
Xauone =0.022
p =1bar
J=54°C

n=0.0175kmol/h n=0.0212kmol/h
Xyeon = 0.46 Xyeon = 0.51
Xyeon. = 0.48 Xyeone = 0.44
p =1bar p = 3.8bar
§=56°C J=114°C
ﬁ\” — \ @( RETKOND \ @

DPMODUL

[Pv1

n =0.0096kmol/h
X =0.01

MeOH

Xyeone = 0.87

p =3.8bar
J=114°C

PERMKOND

PERMPUMP

p =1bar
1 |s=605°C

8 /

PERMHEIZ

1 VERDAMPF 2
A=4.5
N\
7 n=0.0116kmol/h .
XMeOH = 008

n =0.0037kmol/h X =0.92

Xyeo =075 P p =0.02bar

Xyeore =0.25 $=102°C

15 p =1bar
9=56°C
20 -
BOT o PERMKOL
v=1.2
h =1
nB
n=0.0175kmol/h @—k—éﬁ/n
MEOH

Xgon = 0.55 n =0.0079kmol/h
xBuOAc =0.45 X =1.0
p =1bar p =1bar
9=117°C 9=64.2°C

Abbildung 2.37 Aspen Plus® Simulation des Hybridverfahrens

%\
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Theoretische Stufe [-]

17 A

\ —o— Offen —e— Geschlossen \

Abbildung 2.38 Temperaturprofile in der Reaktivrektifikationskofee fiir das Hybridverfahren gemaf Abbildung
2.37 mit (ausgeflllte Symbole) und ohne (offene Byte) Rickfuhrung des Retentats

2.5. Systematischer Ansatz zur Entwicklung von Reaktivrgtifikations-

prozessen

Ziel dieses Abschnitts ist es, mittels aus derratte bekannter reaktiver Systeme sowie der im
Rahmen des Projekts untersuchten Umesterung vorhyMeetat mit n-Butanol einen
systematischen Ansatz zur Entwicklung von Reaktiifikationsprozessen aufzuzeigen. Dabei
soll mit méglichst wenig Aufwand zu einem friherad@um der Verfahrensentwicklung eine
Entscheidung moglich sein, ob die Reaktivrektifisateine aussichtsreiche Prozessalternative
darstellt. Im ersten Schritt geht es zuné&chst ura abschatzende Berechnung, die im weiteren
Verlauf der Prozessentwicklung weiter verfeinentdwDas hier vorgestellte Vorgehen ist zu-
nachst auf heterogen katalysierte gleichgewichiséirte Reaktionen beschrankt, soll aber in

weiterfihrenden Arbeiten auch auf andere Reaktiansgeweitet werden.

Im Folgenden sollen zunéchst die aus der Liteta@iannten und in den hier vorgestellten An-
satz einflieRenden Methoden vorgestellt werdenalam wird die im Projekt verwendete
Systematik erlautert. Zum Abschluss verdeutlichersfiele realer Systeme das Anwendungs-
spektrum des Verfahrens.
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2.5.1. Stand des Wissens

Bislang wurde die Entwicklung von Reaktivrektifiiatsprozessen teils fir einzelne Re-
aktionen oder Reaktionstypen z.B. (Harmsen, 200¥ald et al, 2004, Sharma und Mahajani,

2003, Taylor und Krishna, 2000) untersucht, odewesden allgemeine, meist auf grafischen
Darstellungen oder mathematischen Optimierungsiéhgoen basierende Methoden vor-
geschlagen z.B. (Almeida-Rivera und Grievink, 2@8sslinget al, 1997, Ciric und Gu, 1994,

Doherty und Malone, 2001, Filipet al, 2008). Die fir einzelne Reaktionen ausgearbeitete
Synthesetechniken sind von Natur aus auf diesetiRedieschrankt und sind nur bedingt auf

andere Systeme Ubertragbar.

Eine allgemein gultige Methode zu erstellen, diehabei geringen Informationen zur Re-
aktionskinetik, Thermodynamik und Stofftransportfach anwendbar und zuverlassig ist, ist
aufgrund der Komplexitat von Reaktivrektifikatiomgpessen schwierig. Die allgemeinen
Methoden gehen daher meist mit bedeutenden Eingamgen einher (Doherty und Malone,
2001, Luyben, 2007). Ein Beispiel ist die Anwenduegktiver Ruckstandskurvenkarten zur
Prozesssynthese. Diese u.a. von Doherty und MitarbgBarbosa und Doherty, 1988, Ung
und Doherty, 1995) und (Zharov, 1967) vorgeschlagennd ausgearbeiteten Methoden
basieren auf der Synthesetechnik nicht-reaktivétifl@tionskolonnen und eignen sich nur far
unendlich schnelle, gleichgewichtslimitierte Reak&n. Zudem wird das Konzentrationsprofil
in den Kolonnen nur fur Kolonnen mit einem Zulawba richtig beschrieben (P6pken, 2001).
Die fur die Reaktivrektifikation wichtige Moglichke den zweiten Reaktanden an einer
anderen Stelle in die Kolonne zu geben, fihrt nerebedeutenden Aufweitung der Produkt-
bereiche der Kolonne (Besslirg al, 1997). Bislang gelang es jedoch nicht, diese A&ittwng

mit reaktiven Riuckstandskurven mit ausreichendene®heit zu quantifizieren.

Neben den grafischen Methoden konnten sich einygéh8semethoden etablieren, die auf einer
mathematisch-numerischen Optimierung basieren. iDabsden aus anderen Bereichen der
Prozesssynthese bekannte Techniken wie beispislswéilixed Integer Non-Linear
Programming, MINLP, (Floudas und Editor, 1995) kfeich auf die Reaktivrektifikation
tbertragen (Ciric und Gu, 1994, Stichlmair und FrE398). Diese Methoden setzen auf eine
rigorose Modellierung der einzelnen reaktiven Stufd bedirfen somit detaillierter Kenntnisse

zum Phasengleichgewicht, der Reaktionskinetik ward &tofftransport.
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2.5.2. Systematischer Ansatz zur Verfahrensentwicklung fligleichgewichtslimitierte

Veresterungs- und Umesterungsreaktionen

Ausgangspunkt der hier vorgestellten Methode ist\daliegen einer gleichgewichtslimitierten
Veresterungs- oder Umesterungsreaktion, bei der Zdukte zu zwei Produkten reagieren und
ein heterogener Katalysator (z.B. saures lonent@usarz wie Amberlyst 15 von Rohm und
Haas) zum Einsatz kommt. Aufgrund der Komplexités &ystems und unter Annahme zu-
nachst fehlender Informationen wird ein schrittwsisvVorgehen vorgeschlagen, dass aus
folgenden Schritten besteht:

a) Prufung der Arbeitsbereiche von Reaktion, Stofftterg und Apparaten
b) Abschatzung des Produktbereichs der Reaktivreltibkskolonne

¢) Entwicklung eines rigorosen Prozessmodells

d) Simulationsgestitzte Optimierung

e) Scale-Up und mathematische Optimierung

Nach jedem der Schritte steht die Information zerfiigung, ob die Reaktivrektifikation als
lohnende Prozessalternative im weiteren Verlauf \derfahrensentwicklung bertcksichtigt
werden sollte oder nicht. Zu Beginn sind lediglgsindlegende Informationen zur Chemie und
Reinstoffdaten der Komponenten erforderlich. MitndBetaillierungsgrad der Analyse steigt
der Informationsbedarf beispielsweise beziglich Reaktionskinetik. Das prinzipielle Vor-
gehen ist in Abbildung 2.39 dargestellt. Im Folgemdsollen zunachst die Schritte kurz
prinzipiell erlautert werden. Im folgenden Abschniird der Ablauf auf die Veresterung von
Essigsaure mit Methanol und die Umesterungen vBatanol mit Methylacetat und n-Butanol

mit Ethylacetat angewendet.
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Designspezifikationen

\:
ifikati i i nein
Identifikation der Arbeitsbereiche von Q

Reaktion, Rektifikation, Apparaten

v

Analyse der Systemtopologie ja
Sumpfprodukt= stabiler Knoten
(Kopfprodukt = instabiler Knoten)

nein N

ja Nicht-reaktive Stufen ober -(unter)halb

der reaktiven Zone, nicht-reaktive
Rickstandskurven

N

Stabiler (instabiler) Knoten im
Subsystem mit dem Produkt

J, nein

Soll-Produkte ober- und unterhalb der reaktiven Zone €
N

Reaktive Riickstandskurvenkarte 1-Feed-Kolonne)

nein

Berechnung des Pinch-Punkts

J

Produktbereich auf Basis Pinch-Pointtrifft Soll-Produkte, ‘ neini s
Einsatz reaktiver Stufen ober- bzw. unterhalb der Zulaufstellen?

A

Messung der Kinetik, Erstellen eines rigorosen Modells

v nein
Optimierung , Validierungund Scale-Up > s

y

Detailed Engineering fir den Reaktivrektifikationsprozess

Abbildung 2.39 Schema zur Entwicklung von Reaktivrektifikationsgmesen

a) Prufung der Arbeitsbereiche

Im ersten Schritt ist grundlegend zu klaren, ob siie Arbeitsbereiche von rektifikativer Stoff-

trennung, moglichen Apparaten und chemischer Raaktberlappen oder nicht. Dieses Vor-
gehen wurde von Schembecker and Tlatlik (Schembeake Tlatlik, 2003) vorgeschlagen.

Die wesentlichen Faktoren, die den Einsatz reaktivennsysteme bestimmen sind Stoff-
trennung, chemische Reaktion und die verfahrensiscen Apparate. Jeder dieser Faktoren
besitzt dabei einen spezifischen Arbeitsbereichsadr meist durch einen bestimmten Druck-
und Temperaturbereich darstellen lasst (s. Abbdd240). Ein reaktiver Trennprozess ist nur
in einem Bereich mdglich, in dem sich die Arbeitsfier aller Faktoren tUberlappen. Dies ist mit
einer deutlichen Verringerung der Freiheitsgradéresd der Prozessentwicklung verbunden,
da sich beispielsweise die Reaktionstemperatutt mighr allein nach den Anforderungen der
Reaktionskinetik, sondern auch nach der (rektifidest) Stofftrennung richten muss. Der Vor-
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teil der Methode ist in der schnellen und einfachetwendbarkeit zu sehen, da hier nur
wenige, meist in Datenbanken leicht verfiigbare.(®&tmunder Datenbank, (DDBST, 2007))
Stoffdaten bendétigt werden. Allerdings gestaltehdiie spezifische Berechnung der Arbeits-
bereiche als schwierig. Zudem ist auch im Bereieh Sthnittmenge nicht notwendigerweise
gewabhrleistet, dass durch reaktive TrennprozesseéuRte der gewiinschten Spezifikation er-
zielbar sind bzw. sich der reaktive Trennprozessratteilhaft gegentiber dem konventionellen
Prozess herausstellt. Kritisch ist hier vor alldmdberlagerung der Bereiche von Reaktion und
Rektifikation, so dass im ersten Schritt zu empehst, diese Bereiche abzuschatzen. Ist keine
Schnittmenge vorhanden, beispielsweise wenn Kommenam geeigneten Arbeitsbereich der
Reaktion Uberkritisch sind, scheidet die Reaktitffikiation als Verfahrensalternative aus. Eine
Anwendung bezuglich konkreter Systeme findet sicAbschnitt 2.5.3.

Temperatur
E) Apparate

Arbeitsfenster
der Reaktivrektifikation

/ Reaktion

Rektifikation

Druck

Abbildung 2.40 Prifung auf Eignung der Reaktivrektifikation alsrféarensvariante (Schembecker und Tlatlik
(2003)).

b) Abschatzung der Produktbereiche

Der prinzipielle Aufbau einer Reaktivrektifikatidadonne ist in Abbildung 2.41 dargestellt,
wobei nicht jedes Kolonnensegment zwingend notweimti Die Ausdricke ,Gleichstrom*
und ,Gegenstrom*“ beziehen sich nicht — wie songickib- auf die Strémungsrichtung von
Dampf- und Flussigkeit sondern auf die Stromungsiiip der Reaktanden. Grundséatzlich sind
auch andere Alternativen moglich (z.B. Gegenstromicht-reaktiv), die auch im Rahmen des
Projekts mit der Simulation untersucht wurden. &ssgnt zeigt sich jedoch, dass die dar-
gestellte Struktur (ggf. inkl. Dekanter) die besRegsultate ergibt. Diese Erkenntnis steht auch
im Einklang mit Literaturangaben (Tareg al, 2005). Eine solche modulare Uberstruktur ist

madglich, da sich bei den genannten Systemen mgestéer Zahl reaktiver Stufen der Umsatz
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nicht verschlechtert. Obwohl in der Literatur beggen (Sneesbgt al, 1998) konnte eine
Abnahme des Umsatzes mit steigender Stufenzahlldomalieser Arbeit wie auch durch Al-
Arfaj und Luyben (Al-Arfaj und Luyben, 2000) fiureduntersuchten Systeme ausgeschlossen
werden. Eine detaillierte Betrachtung welche Stzdéh auch unter 6konomischen Gesichts-

punkten sinnvoll ist, ist nur mit der Prozesssirtialamaoglich.

Gleichstrom— nicht-reaktiv

Gleichstrom—reaktiv

Gegenstrom—reaktiv

Gleichstrom—reaktiv

Gleichstrom— nicht-reaktiv

Abbildung 2.41 Prinzipieller Aufbau einer Reaktivrektifikationskwine zur Umsetzung von A und B zu C und D
(ohne Dekanter).
Grundlage stellt eine Analyse des reaktiven undtmieaktiven quaternaren Systems dar.

Folgende Daten sind fur diese Analyse notwendig:

» Dampfdruckdaten der reinen Komponenten (z.B. Amtdlonstanten) zur Er-

mittlung der Siedepunktsreihenfolge.

e Methoden zur Berechnung bzw. Vorausberechnung dergdFlissig und Flissig-
Flussig Phasengleichgewichte (NRTL (Renon und Rreys1968), UNIQUAC
(Abrams und Prausnitz, 1975), UNIFAC (Fredenslencl, 1977, Fredenslundt
al., 1975), mod. UNIFAC (Gmehlingt al, 1993, Weidlich und Gmehling, 1987)
oder VTPR (Ahlers und Gmehling, 2002a, b, Ahlerd Gmehling, 2001).

« Azeotrope Punkte sowie deren topologischer Charéiktea et al, 2003).

Bei den hier angewandten Methoden wird angenomah&ss Reaktionsgeschwindigkeit und

Verweilzeit ausreichen, um auf jedem theoretiscBeden des reaktiven Teils chemisches
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Gleichgewicht zu realisieren. Die Grunde hierfidsprimar darin zu suchen, dass zur Voraus-
berechnung des Phasengleichgewichts weit entwickédtthoden (mod. UNIFAC, VTPR) zur
Verfiigung stehen und sich die Gleichgewichtskonstamus thermodynamischen Daten der
Reinstoffe, wie sie in Datenbanken zu finden slmetechnen lasst. Entsprechende Methoden
zur Abschéatzung der Reaktionskinetik fur heterogaalysierte Reaktionen unter technischen
Bedingungen fehlen jedoch, so dass hier Messunderderlich waren. Ein weiterer Grund,
warum die Reaktionskinetik in diesem Stadium ventéssigt wird, ist die Tatsache, dass
kinetische Limitierungen die Produktbereiche detdkae einschranken. Ist schon unter der
vereinfachenden Annahme, die Reaktion verlaufeefcthend schnell (bzw. die Verweilzeit ist
hinreichend hoch), die Reaktivrektifikation als ¥a&wensalternative ungeeignet, kann auf die
experimentelle Bestimmung der Reaktionskinetik msat Stelle verzichtet werden. Zunachst
werden kurz die Methoden erlautert, wie die Probeigiche der einzelnen Kolonnenabschnitte
abgeschatzt werden kénnen, anschlieBend wie selPdidukte der gesamten Kolonne er-

mitteln lassen.
Nicht-reaktive Gleichstrombereiche

Zur Abschatzung moglicher Destillat- und Sumpfzusensetzungen werden haufig Ruck-
standskurvenkarten herangezogen (Doherty und Maldd@l, Kivaet al, 2003, P&pken,
2001). Eine grafische Darstellung der hier beteteint Systeme aus vier Komponenten hat fur
nicht-reaktive Bereiche die Form eines Tetraedeirse Vereinfachung ergibt sich bei einigen
Systemen auch daraus, dass am Anfang bzw. am Eedeedktiven Zone nicht alle
Komponenten vorliegen, so dass man auf eine Diarsgeim Gibbs’schen Dreieck ausweichen
kann. Zur Abschatzung mdoglicher Produkte reichinesstens jedoch aus, die Topologie des
Systems zu betrachten. Stabile Knoten stellen Rtecam unteren Ende des Bereichs und in-

stabile Knoten die Produkte am oberen Ende desnkelmabschnitts dar.
Reaktive Gleichstrombereiche

Fur die reaktiven Gleichstrombereiche kann manrudée vereinfachenden Annahme einer
hinreichend schnellen Reaktion davon ausgehen sitdsdie Zusammensetzung auf der Flache
des chemischen Gleichgewichts im Tetraeder bevizigs kann man fir eine Koordinaten-
transformation nutzen (Doherty und Malone, 2001ar@s, 1967). Die Ubertragung der Riick-
standskurven auf reaktive Systeme hat zum Konzeptehktiven Riuckstandskurven gefihrt.
Dieses wurde fur Reaktivrektifikationsprozesse niste untersucht. Nach Bessling et al.

(Besslinget al, 1997) und P6pken (Popken, 2001) eignen sichiveaRilickstandskurven zur
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Abschéatzung des Kolonnenprofils im Gleichstromb#reiMit reaktiven Ruckstandskurven
kann geklart werden, ob eine 1-Feed-Kolonne augreader reaktive Gleichstrombereiche
ober- bzw. unterhalb des reaktiven Gegenstromberainnvoll sind.

Reaktive Gegenstrombereiche

Reaktive Gegenstrombereiche spielen bei Reaktifikgittonsprozessen eine bedeutende
Rolle. Bei zwei oder mehr Ausgangsstoffen ermdgldie Nutzung unterschiedlicher Zulauf-
stellen erst die bedeutenden Vorteile der Realdiiiation (Popkenet al, 2001, Steinigeweg
und Gmehling, 2003a, 2002). Bislang stehen keiasghen Methoden zur Verfigung, um das
Kolonnenprofil im Gegenstrombereich beschreiberkémnen. Eine interessante Methode zur
Abschéatzung der Produkte des Gegenstrombereichdewunlangst von Gadewar et al.
(Gadewaret al, 2007) vorgeschlagen. Der reaktive Gegenstromtiergird als Kaskade iso-
thermer, idealer Ruhrkesselreaktoren dargestatibeijeder Rihrkessel eine flissige und eine
dampfformige Phase aufweist (isotherme Flash-CSaBkKde) (s. Abbildung 2.42 links).

Flassiger Dampfférmiges Flussiger Vi, ¥y
Zulauf, F Produkt, V, i Zulauf, F, xq g

A4 v

1 1

v n] T

—~ —
L“l fv '—J—T,r/ [ V.y,

N N
) . A »
Flussiges Dampfférmiger . Pinch- Dampfférmiger
Produkt, L Zulauf, Vy.; Punkt Zulauf, V,

Abbildung 2.42 Reaktiver Gegenstrombereich als CSTR-Kaskade (Gadetval. 2007)

Es konnte gezeigt werden, dass die Produkte ber ginreichend hohen Zahl von Reaktoren

(mehr als 50) in etwa den Produkten einer reakti@sgenstromkolonne entspricht. Die
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numerische Berechnung des Profils entlang diesskat ist nur iterativ moglich und fuhrt zu
Konvergenzproblemen. Als Vereinfachung schlagenAdioren vor, die Fihrung des Dampf-
stroms zu unterbrechen. Statt als Dampfstrom diegd@eind Zusammensetzung des vorherigen
Kessels einzusetzen, wird jedem Kessel ein Dangpfsgieicher Zusammensetzung zugefuhrt
(Yio)- (Abbildung 2.42 rechts). Dies fuhrt zu einer ttiehen Vereinfachung der Berechnung, da
ein sequentielles Vorgehen mdoglich wird. Als Zusamsetzung des dampfformigen Zulaufs
wird die Dampfphasenzusammensetzung bei Vorliegemicschen Gleichgewichts in der
flissigen Phasen eingesetzt. Folgende Gleichungt dier Berechnung der Flissigphasen-

zusammensetzung des Reaktors j:

K
Xi=X;jat@ (Yo~ V)Y K Da 1 x) (2.20)

f ref

X Molenbruch der Komponente i im Reaktor j in dersSigphase

Yi Molenbruch der Komponente i im Reaktor j in der [péphase

Yio Dampfférmiger Zulauf der Komponente i zu jedem Reak

V, Stochiometrischer Koeffizient der Komponente i

kf Reaktionsgeschwindigkeit der Hinreaktion [mol/s]

kf’ref Reaktionsgeschwindigkeit der Hinreaktion bei Refetemperatur (273 K) [mol/s]

Da, 1. Damkohlerzahl im Reaktor j

Verhéltnis von Dampfstrom zum Reaktor j zum Fliksigzulaufstrom zur Kaskade
@
]

[-]
Unter Annahme identischer Verweilzeit in den Kessist die 1. Damkohlerzahl Uber die
Kaskade konstant. Gadewarr al. (Gadewaret al, 2007) konnten zeigen, dass der Wert der
Damkohlerzahl wohl die Trajektorie der Zusammensggzentlang der Kaskade beeinflusst,
jedoch keinen Einfluss auf den Pinch-Punkt beditathtig ist jedoch, dass der Dampfstrom zu
den einzelnen Reaktoren richtig gewéhlt wird. Diezéhl der Reaktoren steht zu Beginn nicht
fest. Wahlt man einen konstanten Dampfstrom, den deistrom an flissigem Zulauf ent-
spricht, resultiert Uber die gesamte Kaskade elm Beher Gesamtzulauf an Dampfphase.

Daher schlagen Gadewatral. (Gadewaeet al, 2007) folgenden Faktor vor:

@ :(w_i[:lj (2.21)

Q Verhéltnis von molarer Gesamtdampfzufuhr zu mol@esamtflissigkeitszufuhr [-]
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Bei einem aquimolaren Zulauf zur Reaktivrektifikatskolonne werden gleiche Molmengen
beider Reaktanden zugefiihrt, wobei der Leichtsiedlmpfformig und der Schwersieder

flissig zugegeben werden. Daher resultiert in deisten Féallenp=1¢ = 1.

Die treibende Kraft der Reaktion in jedem Reaktardwdurch den Ternv(x;) r(x;) aus-

gedruckt und ergibt sich aus der Entfernung vonmesehen Gleichgewicht:

_ 1
— Vi __— Vi
r(xi) - |_| Edukte81 K |_| Pr odukteq' (222)
a
a Aktivitat der Komponente i
K, Thermodynamische Gleichgewichtskonstante

Fur eine hinreichend hohe Zahl von Reaktoren (gr&®¢ konvergiert Gleichung (2.20) zu
einem Pinch-Punkk mit der dazugehdrigen Dampfphasenzusammense&ur\yendet man
die von Ung und Doherty (Ung und Doherty, 1995)chesbene Koordinatentransformation

an, so ergibt sich der Pinch-Punkt in transforrereioordinaten %i bzw. Yi ). Dieser Pinch-
Punkt steht Uber folgende Gleichungen in Zusammenlzar Zusammensetzung am oberen
und unteren Ende der reaktiven Zone. Dabei gildi@rProdukte am oberen Ende der reaktiven

Zone:
X, - X + oV
Y =—F T al (2.23)
Y
Xiyp Zusammensetzung des flissigen Zulaufstroms zuradasi transf. Koordinaten
Q Verhéltnis des gesamten dampfférmigen zum gesafiiissigen Zulauf
Y, Zusammensetzung am oberen Ende der reaktiven Adransf. Koordinaten

Fur die Produkte am unteren Ende der reaktiven gone

X, =X —g¥ + Y:) (2.24)
Yi’F Zusammensetzung des dampfférmigen Zulaufstrom&askade in transf. Koordinaten
Y, Zusammensetzung am unteren Ende der reaktivenidzaramsf. Koordinaten

Nach einer Rucktransformation ergibt sich die Zusamsetzung am oberen und unteren Ende
des Gegenstrombereichs. Aufgrund der gemachtenf@cbungen handelt es sich um eine
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Abschétzung, die nicht exakt mit den Produkten renealen Gegenstromkolonne Uberein-
stimmt. In Tabelle 2.11 sind fur einige Systemeabgeschétzten Produkte ober- und unterhalb
der reaktiven Zone zusammen mit den Ergebnissernosgr Simulationsrechnungen einer rein
reaktiven Kolonne (50 theoretische Stufen) bei dhelm schneller chemischer Reaktion
gegenibergestellt. Zur Simulation wurden validieMedelle herangezogen, die im Rahmen
dieses Projekts erstellt oder der Literatur entnemmurden (PApkeat al, 2001, Steinigeweg
und Gmehling, 2003b).

Tabelle 2.11Vergleich zwischen abgeschatzten und simuliertedikten

Komponente | x oben (Pinch) | x oben (Sim) | X untend®in | x unten (Sim)
Umesterung von n-Butanol mit Methylacetat
n-Butanol 0.445 0.496 0.077 0.060
Methylacetat 0.000 0.053 0.522 0.503
n-Butylacetat 0.080 0.069 0.399 0.375
Methanol 0.475 0.382 0.002 0.062
Veresterung von Essigsaure mit Methanol
Essigsaure 0.580 0.484 0.006 0.001
Methanol 0.006 0.000 0.580 0.485
Methylacetat 0.414 0.510 0.000 0.005
Wasser 0.000 0.005 0.414 0.510
Umesterung von n-Butanol mit Ethylacetat
n-Butanol 0.346 0.390 0.000 0.032
Ethylacetat 0.000 0.032 0.346 0.390
Ethanol 0.654 0.540 0.000 0.038
n-Butylacetat 0.000 0.038 0.654 0.540

Zieht man in Betracht, dass die Methode die Strigauerhaltnisse innerhalb der Kolonne
weitgehend vernachlassigt, was vor dem Hintergrded bekannten Abhangigkeit des Um-
satzes vom Rucklaufverhaltnis (Besslietgal, 1997, Popkemt al, 2001) eine deutliche Ver-
einfachung darstellt, ist das Ergebnis als sehizguverten. Die Methode ist in der Lage, die
Hauptprodukte, die im Sumpf bzw. am Kopf einer redaktiven Kolonne anfallen abzu-
schatzen und dies ohne den Einsatz von Simulatfimese oder vorangegangenen kinetischen
Messungen.

Abschéatzung der Produkte einer Reaktivrektifikatkaonne

Nach gegebener Spezifikation (z.B. Umsatz oberlkakh Gleichgewichtsumsatzes, Produkt-
reinheit oder Umgehung von Azeotropen) beginnt mainder Berechnung zweckmaliger-
weise im Kolonnensumpf. Aus der Zielstellung ergebieh Anforderungen an die Zusammen-
setzung des Sumpfstroms und Uber den Zulauf umeeAdung der Massenbilanz auch fir das
Produkt am Kopf der Kolonne. Liegt ein heteroge@esmisch am Kopf der Kolonne vor, so ist
die Verteilung der Komponenten auf die beiden ftiess Phasen zu bericksichtigen und ein

Dekanter am Kopf der Kolonne vorzusehen. Es sdhBefh eine topologische Analyse des
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nicht-reaktiven Systems an (Kivet al, 2003). Handelt es sich bei dem Zielprodukt niafmt
einen stabilen Knoten im entsprechenden Destiflagebiet, ist von der Verwendung nicht-
reaktiver Stufen unterhalb der reaktiven Zone aiear Andernfalls ergibt sich aus dem zu-
gehdrigen instabilen Knoten das Produkt am unt&rehe der reaktiven Zone. Unter Bertck-
sichtigung der Zusammensetzung des Kolonnenzugmiien reaktive Riuckstandskurven Auf-
schluss daruber, ob die Zielzusammensetzung griaidedmit einer Kolonne mit einer Zu-
laufstelle realisierbar ist. Ist dies nicht derlFaduss geklart werden, ob das Zielprodukt tber

einen reaktiven Gegenstrombereich herstellbaggit (iber Variation voryp). Stimmt die ge-

winschte Zusammensetzung nicht mit der Zusammemggtboerein, die Uber einen reaktiven
Gegenstrombereich darstellbar ist, muss unter Adweg reaktiver Rickstandskurven gepruft
werden, ob der Unterschied mit reaktiven Stuferrtiiekbar ist. Ist dies nicht der Fall, eignet
sich die ,einfache” Reaktivrektifikation nicht fillas gesetzte Ziel. Unter Anwendung weiterer
Trennoperationen lassen sich die Zielprodukte instidet und Sumpfstrom der Kolonne

eventuell modifizieren, so dass das der Algorithmitsverandertem Ziel (z.B. Umgehung von
Azeotropen statt eines maximalen Umsatzes) erngnehidufen werden kann. Ist dies nicht

maoglich, scheidet die Reaktivrektifikation als \@rfensvariante aus.
c) Rigoroses Modell

Stellt die Reaktivrektifikation aufgrund der in deorherigen Abschnitten gemachten Analysen
eine mogliche Prozessalternative dar, so ist eadohsten Schritt erforderlich, ein rigoroses
Prozessmodell zu erstellen. Konnte in vorangegagémbeiten (Popkent al, 2001, Schmitt

et al, 2008, Steinigeweg, 2003, Steinigeweg und Gmehi§3a, 2002, Steinigeweg und
Gmehling, 2003b) gezeigt werden, dass auch beiungskolonnen ein Gleichgewichtsstufen-
modell fir ein Basic Engineering ausreicht, sdtstig Vernachlassigung der Reaktionskinetik
und die Annahme einer unendlich schnellen chemms&eaktion selbst bei relativ schnellen
Veresterungsreaktionen eine nicht zu vernachlasdegeVereinfachung dar. Daher sind
folgende Informationen zur Erstellung eines Simaokemodells (z.B. unter Aspen-Plus,

Chemcad, Pro/ll) erforderlich:

* Trennleistung der Packung (Anzahl theoretischerfeStuoro Meter, ggf. als

Regression in Abhangigkeit von Prozessparametern)

* Informationen zum Phasengleichgewicht. Hier konnenden meisten Fallen

Gruppenbeitragsmethoden wie mod. UNIFAC Dortmunagesetzt werden.
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Lediglich in dem Fall, dass der Bridenstrom bei #@msation in zwei flissige
Phasen zerfallt, ist die Ermittiung der Parametesohlagiger Modelle (NRTL,
UNIQUAC) aus experimentellen LLE Daten zu empfeh{erB. mit der DDB,
(DDBST, 2007)).

» Zuverlassige Daten zur Reaktionskinetik. Bei eideirch lonentauscher kata-
lysierten Ver- oder Umesterung reicht in den maigtéllen ein pseudohomogenes
Modell aus (Gorak und Hoffmann, 2001, Kloelatral, 2005, Steinigeweg und
Gmehling, 2002), welches Uber einen Arrhenius-Ansaimperaturabhangige Ge-
schwindigkeitskonstanten erhélt. Die Anpassung Barameter erfordert relativ
wenige experimentelle Daten und ist selbst mit &deslsoftwarepaketen wie Micro-
soft Excel oder OpenOffice Calc moglich. Liegengeld stark asymmetrische
Systeme vor, sind Erweiterungen des pseudohomogdioeells erforderlich. Bei
der Veresterung von Fettsauren ist beispielswasesdrption des Wassers durch

das lonentauscherharz zu berticksichtigen.

Die Informationen kdnnen in einem Prozesssimulaissammengefuhrt und rigorose Be-

rechnungen durchgefihrt werden.
d) Optimierung mit der Simulation

Neben mathematischen Analysen lasst sich auch deat?2 verfolgen, maogliche Design-
variablen systematisch mit Hilfe der Simulation wmtersuchen. Dabei ist der Druck so zu
wahlen, dass das resultierende Temperaturfenstebdsten Umsatz entspricht, beispielsweise
im Fall durch lonentauscher katalysierter Verfahmarss die Temperatur am unteren Ende der
reaktiven Zone der maximalen Arbeitstemperatur Kigslysators entsprechen. Es ist zu be-
rucksichtigen, dass Umsatz und Produktzusammemgptziark vom RuUcklaufverhaltnis ab-
hangen. Hier ist eine Sensitivitdtsanalyse durcdlimen. Bei Einsatz eines Dekanters ist das
Destillat zu Feed-Verhaltnis so zu wahlen, dassSliepfreinheit den Anforderungen ent-
spricht. Mit Hilfe von Sensitivitdtsanalysen singe dptimale Anzahl reaktiver wie nicht-
reaktiver Stufen zu bestimmen sowie die optimalsitm der Zulaufstellen. Dabei kann auch
untersucht werden, ob ein Vorreaktor eine sinnvélganzung darstellt. Mit Hilfe der
Simulation kann Uber die genannten Sensitivitatlyaea geprift werden, ob die Reaktivrekti-

fikation im Vergleich zur klassischen Herangehensgvegorteilhaft ist.
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e) Scale-Up und mathematische Optimierung

Vor der Auslegung und Dimensionierung der techm@acReaktivrektifikationskolonne sind
Messungen im Pilotmal3stab nach wie vor ein undidiss Teil des Scale-Up. Effekte, wie
Katalysatorwirkungsgrad und Nichtidealitaten in &&issigkeitsverteilung durch die reaktiven
Packungselemente bzw. reaktiven Bdden haben tsdwentscheidenden Einfluss auf die
Leistung einer Kolonne, so dass das mit Hilfe demuBation optimierte Verfahren im halb-
technischen Mal3stab getestet werden sollte. Urtldqmyste Schmittet al. (Schmitt et al,
2008) am Beispiel der Veresterung von n-HexanolEsgigsaure zeigen, dass trotz sorgfaltiger
Analyse der Thermodynamik und Kinetik eines reakii\Systems aufgrund der genannten
Effekte der Umsatz in der Kolonne deutlich untemderwarteten Umsatz lag. Daher ist die
experimentelle Validierung des mit der Simulatioptimierten Verfahrens erforderlich.
Rigorose mathematische Optimierungsmethoden simkrirLiteratur beschrieben und kénnen
auch auf Reaktivrektifikationsprozesse angewendetien (Stichimair und Frey, 1998). Dabei
sind 6konomische Rahmenbedingungen zu bericksechti@gls Zielgrol3e dienen die Gesamt-
kosten des Herstellprozesses. Die mathematischeni®ping war nicht Gegenstand des

Projekts.

2.5.3. Anwendungsbeispiele

Veresterung von Essigsaure mit Methanol

Die Synthese von Methylacetat gehort zu den ammsigsten untersuchten Reaktionen im Be-
reich der Reaktivrektifikation. Sie soll hier leliign zu Referenzzwecken herangezogen
werden. Priméares Ziel ist ein Umsatz moglichst nbb@ %, sollte dies in einer Kolonne nicht

erreichbar sein, sollen die beiden Azeotrope umgangerden.

a) Arbeitsbereiche

Die Verwendung des sauren lonentauschers limitded Reaktionsfenster von Seiten der
Temperatur, im Beispiel auf 120°C (Amberlyst 15 Wohm & Haas). Grundsatzlich sollte ein
Zweiphasengebiet vorliegen. Somit werden Temperaiod Druckbereich durch die Dampf-
druckkurven des Leicht- und Schwersieders und datersten kritischen Punkt einer
Komponente eingeschrankt. Eventuell vorliegendeo&npe vergrof3ern das Fenster, so dass
hier lediglich abschatzende Betrachtungen mogiieti. ;Aufgrund einer Arrhenius’schen Ab-

hangigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von der peratur sollten Temperaturen unter 50°C
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vermieden werden. Der Arbeitsbereich der Rektifdraergibt sich abschatzenderweise aus den
Dampfdruckkurven des Leicht- bzw. SchwersiederSystem. Methylacetat hat in dem Vier-
stoffsystem den niedrigsten kritischen Punkt & 507 K, R = 47 bar, DDB, 2008). Dieser
liegt weit oberhalb des betrachteten Temperatud-Dimuckbereichs und spielt hier fir die Be-
grenzung des Arbeitsbereichs keine Rolle. Wie ibillong 2.43 zu erkennen, Gberschneiden
sich die Arbeitsbereiche von Reaktion und Rektifdkca Einschrankungen von Seiten der
Apparate ergeben sich daraus, dass nach Moglicbkeardruck oder zu groRer Uberdruck
sowie zu hohe Temperaturen, die sich Uber herkdchmlProzessdampfstufen nicht mehr
realisieren lassen, vermieden werden sollte (hied win glnstiger Arbeitsbereich fur die
Apparate von 1 bis PN 10 angenommen und eine mé&ifremperatur von 250 °C erlaubt).
Die Reaktivrektifikation kommt offensichtlich als¥fahrensvariante in Frage.

12
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10 e z
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8 i ‘Dampfdruckkurve Methylacetat
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Abbildung 2.43 Arbeitsbereiche fur die Veresterung von MethandlEssigsaure

b) Produktbereiche

Die Abschatzung der Produktbereiche beginnt zweBkgpefweise mit dem Kolonnensumpf,
da es aus thermodynamischen Grinden nicht moglichdass hier eine Trennung in zwei
flissige Phasen erfolgt. Wasser stellt das schigdesde Produkt dar, das mdglichst rein im
Kolonnensumpf anfallen soll. Zuné&chst ist eine Beneing von Azeotropen sowie die topo-
logische Charakterisierung mit geeigneten Programa&. DDB, (DDBST, 2007)) durchzu-
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fuhren. Die Ergebnisse sind in Tabelle Tabelle 2ia4yestellt. Die verwendeten Stoffdaten

wurden der Publikation von Horstmaehal. (Horstmanret al, 2001) entnommen.

Tabelle 2.12Singulare Punkte des Systems bei 1 bar

Typ Stoff(e) Zusammensetzung Temperatur (K) ToPbhlrakter

Azeotrop Methylacetat- | y(Methylacetat) = 0.66 327 Instabiler Knoten
Methanol

Azeotrop Methylacetat- | y(Methylacetat) = 0.89 329 Sattel
Wasser

Reinstoff Methylacetat A. 331 Sattel

Reinstoff Methanol A 338 Sattel

Reinstoff Wasser J. 373 Sattel

Reinstoff Essigséaure A 391 Stabiler Knoten

Wasser stellt im quaterndren System einen Satteipier. Im terndren Subsystem Methyl-
acetat-Methanol-Wasser stellt Wasser einen stabifeten dar. Es folgt, dass zur Erzielung
eines Umsatzes von 100 % am unteren Ende derveakfione keine Essigsdure mehr vor-
liegen darf. Der Einsatz nicht-reaktiver Stufeneuhélb der reaktiven Zone ist somit sinnvoll.
Wird Wasser als stabiler Knoten des ternaren Stdrsgsals Sumpfprodukt abgezogen, folgt,

dass eine Anreicherung zum instabilen Knoten (Meih&ethylacetat Azeotrop) zum oberen
Ende der nicht-reaktiven Zone hin erfolgt.

H20 HOAc
\ump
\‘.
k
s
V4

’ Destillat

A Zulauf

MeQH MeQAc

Abbildung 2.44 Reaktive Riickstandskurvenkarte der VeresterungMethanol mit Essigsaure

Im néchsten Schritt ist mit einer Reaktivrickst&umgenkarte (s. Abbildung 2.44) zu Kklaren,
welche Produkte in einer 1-Feed-Kolonne anfallenwiéd deutlich, dass eine 1-Feed-Kolonne
nicht geeignet ist, die Designspezifikationen a&ffén. Am oberen Ende der reaktiven Zone
kann das Methylacetat-Methanol-Azeotrop erwartetdee. In diesem Fall fallt am unteren

Ende der reaktiven Zone eine Essigsaure-Wassehhhgcan. Essigsaure darf jedoch nicht am
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unteren Ende der reaktiven Zone vorliegen. Es [folgss beide Reaktanden an verschiedenen
Stellen in die Kolonne einzuspeisen sind. DabeiEssigsaure als Schwersieder oben und

Methanol unten in die Kolonne einzuspeisen.

Uber die in Abschnitt 2.5.2 vorgestellte Methodélesndie Produkte am oberen und unteren

Ende des reaktiven Gegenstrombereichs abgeschétidénvip=1). Tabelle 2.13 gibt den be-

rechneten Pinch-Punkt und die daraus folgenderhgegen Zusammensetzungen an.

Tabelle 2.13Abgeschéatzte Produkte des reaktiven Gegenstroncherei

Komponente | x Pinch | x oben | X unten
Essigséaure 0.594 0.580 0.006
Methanol 0.008 0.006 0.580
Methylacetat 0.263 0.414 0.000
Wasser 0.135 0.000 0.414

Es ist zu erkennen, dass es gelingt, mit eineré2Hk®lonne am unteren Ende des reaktiven
Gegenstrombereichs eine Mischung zu erhalten, réievbn Essigséure ist. Es liegen hier
Wasser, Methanol und Spuren an Methylacetat voe. Méschrieben lasst sich diese Mischung
leicht durch nicht-reaktive Stufen unterhalb desthiaol-Zulaufs trennen, so dass reines
Wasser am Kolonnensumpf erhalten werden kann. dzktiver Gleichstrombereich unterhalb

des Methanol-Zulaufs ist nicht notwendig, da keissigsdure mehr vorliegt, die abreagieren

kann.

Am oberen Ende der reaktiven Zone liegt eine Miaghaus Essigsaure und Methylacetat vor.
Auch hier machen reaktive Stufen oberhalb des E&#sig-Zulaufs keinen Sinn, da kein
Methanol vorliegt, das abreagieren muss. Im bin&gstem Essigsaure-Methylacetat liegen
keine Azeotrope vor, so dass nicht-reaktive Stotegrhalb des Essigsaure-Zulaufs ausreichend
sind, um reines Methylacetat am Kopf der Kolonnethalten. Das Kopfprodukt liegt nicht im
heterogenen Gebiet, so dass ein Dekanter am Kopfalennen nicht sinnvoll ist.

Auf Basis der Analyse zeigt sich, dass hohe Umsateiner Reaktivrektifikationskolonne er-
wartet werden kdénnen und die Kolonne aus zwei Zslallen, einem reaktiven Gegenstrom-

bereich und nicht-reaktiven Stufen ober- und umtierder reaktiven Zone bestehen sollte.

c) Rigoroses Prozessmodell

Zur Erstellung eines rigorosen Prozessmodells miilsgermationen zur Reaktionskinetik und
der Trennleistung der Packung gewonnen werdeneMeasen sind in der Regel nur durch ge-

zielte Messungen zu erhalten. Fir das Methylageti@i® liegen Literaturangaben vor (Popken
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et al, 2001). Die Kombination der Daten ermdglicht uekvendung eines Prozesssimulators
(z.B. Radfrac von Aspen Plus) eine Berechnung vamomhenprofilen bei gegebenen
Damkdohlerzahlen. Auch diese Daten liegen in deeratur vor (Doherty und Malone, 2001,
Gorak und Hoffmann, 2001, Pépkenal, 2001, Schmitet al, 2008).

d) Simulationsgestutzte Optimierung

Als wesentliche Parameter sind die 1. Damkdhlerdah), Rucklaufverhaltnis, Druck, Stufen-
zahl sowie Zulaufpostionen mit Hilfe der Simulatian untersuchen. Wie gezeigt werden
konnte (Popkeret al, 2001), ergibt sich als optimaler Prozess dersidabe Tennessee-
Eastman-Prozess, bei dem zusatzlich die extralier®dirkung der Essigsaure ausgenutzt
werden konnte. Wie anhand von Versuchen an eirlbteechnischen Kolonne gezeigt werden
konnte, reichen Da im Bereich von 30 aus, Umsatreetwa 100% in der Kolonne zu erzielen
(Popkenet al, 2001, Schmittet al, 2008). Dies entspricht auch den Rahmendaten des
Tennessee-Eastman-Prozesses (Agetdal, 1990). Abbildung 2.45 stellt die zu erwartende
Reinheit am Kopf als Funktion der Damkéhler-Zaht @angelehnt an Popkert al, 2001: 5
nicht-reaktive Stufen oberhalb und 5 nicht-reak®8tafen unterhalb des Essigsaurezulaufs, 10
reaktive Stufen Katapak-SP 12, 5 nicht-reaktivee®twnterhalb des Methanolzulaufs, Rick-
laufverhaltnis von 2, Kolonnendruck von 1.7 banullage der Berechnungen ist die pseudo-
homogene Reaktionskinetik nach Pdpletnal. (Popkenet al, 2000) und die Angaben zur
Packungscharakteristik von Ratheesh und Kannarh¢Bsih und Kannan, 2004). Die Be-
rechnung der Damkdohler-Zahl folgt der Methodik \Brhmittet al. (Schmittet al, 2008).
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Abbildung 2.45 Einfluss der ersten Damkoéhler-Zahl auf die Destéiaheit
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Aus Abbildung 2.45 ist deutlich erkennbar, dass eiminimale Da einzuhalten ist, um hohe
Umsatze zu garantieren. Wird diese unterschritenht die Verweilzeit in der Kolonne nicht
mehr aus und es kommt zu einer Verschlechterungdestzes. Bedingt durch den nicht voll-
stéandigen Umsatz kommt es in den nicht-reaktiveffieStoberhalb der reaktiven Zone zu einer
Anreicherung hin zum Azeotrop Methanol-Methylacelies ist auch aus den in Abbildung
2.46 dargestellten Konzentrationsprofilen der Kamm Tetraeder zu sehen. Deutlich zu er-
kennen ist, dass bei niedrigen Damkohler-Zahlensamdit niedrigen Verweilzeiten ein deut-
licher Methanolanteil oberhalb der reaktiven Zormeliggt, der zu einer Anreicherung des
Methanols zum Kolonnenkopf fuihrt. Dies steht im kamg mit von Venimadhavagt al.
(Venimadhavaret al, 1999) publizierten Ergebnissen fur die Verestgruon 2-Propanol mit
Essigsaure. Ferner wird deutlich, dass bei niediigddamkohler-Zahlen erwartungsgemar
deutlich geringere Methylacetatmengen in der reahti Zone vorliegen. Bei kleinen
Damkohler-Zahlen erfolgt der Hauptteil des Umsataes unteren Ende der reaktiven Zone,
wohingegen bei hoheren Damkohler-Zahlen der Umgichmaliiger Uber die reaktiven
Stufen verteilt ist. Basis fur ein weiteres Scajeuhd eine simulationsgestitzte Optimierung
stellt somit eine minimale Damkdéhler-Zahl von e#@adar. Ein Ergebnis, zu dem auch Schmitt

et al. (Schmittet al, 2008) kommen.

MeOAc

HAOc

Abbildung 2.46 Kolonnenprofile im Tetraeder. Links: Da = 180, htsc Da = 8 (Rauten: nicht-reaktive Stufen,
Quadrate: reaktive Stufen, Dreieck: Methylacetatidaol Azeotrop)

Eine weitere Optimierung umfasst die Erh6hung diezakl reaktiver Stufen sowie die Anzahl
nicht-reaktiver Stufen unterhalb der reaktiven Zorgie fiur das Methylacetatsystem
publizierten Ergebnisse auf Basis der simulatiosigjeten Optimierung (Steinigeweg, 2003)

decken sich weitestgehend mit den ErgebnissenaufieBasis mathematischer Optimierung
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erhalten wurde (Almeida-Rivera und Grievink, 20@8helmair und Frey, 1999). Es lassen

sich dadurch Umsatze von mehr als 99 % realisieren.
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e) Scale-Up

Vor dem Scale-Up ist der optimierte Prozess in reReaktivrektifikationskolonne im halb-

technischen Mal3stab zu validieren, um beispiel®ndis Relevanz von Nichtidealitaten in der
Fluiddynamik der Packungen beurteilen zu konners®konnen einen bedeutenden Einfluss
auf die Leistung des Prozesses haben. Dies wurdiiefiReaktion ebenfalls durchgefihrt und
publiziert (Gorak und Hoffmann, 2001, P6pkenal, 2001). Die Reaktivrektifikation stellt

demnach fir die Veresterung von Methanol mit ESsigs eine aussichtsreiche Verfahrens-
alternative dar, da Umsatze weit oberhalb des Gdgewichtsumsatzes erwartet werden kénnen.
Die Reaktivrektifikation sollte im detaillierten Bmeering als Verfahrensvariante betrachtet

werden.

Umesterung von Methylacetat mit n-Butanol

a) Arbeitsbereiche

Unter den im obigen Abschnitt ausgefuihrten Bediggunergibt sich der in Abbildung 2.47
dargestellte Arbeitsbereich. Die Bereiche von Rigktion, Apparaten und Reaktion Uber-
schneiden sich erneut, so dass die Reaktivrekidikaals Verfahrensvariante in Betracht ge-
zogen werden sollte. Man erkennt, dass der Arlegsth der Reaktivrektifikation gegenlber

dem der Veresterung kaum verandert ist.
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Abbildung 2.47 Arbeitsbereiche fur die Umesterung von Methylacet@Butanol
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b) Produktbereiche

Die Abschatzung der Produktbereiche beginnt wiedérdem Kolonnensumpf. Setzt man
voraus, dass das Ziel des Prozesses die Erzieloes maximalen Umsatzes (idealerweise nahe
100 %) ist, so sollte reines n-Butylacetat am KoEmsumpf und reines Methanol am
Kolonnenkopf anfallen. Zunéchst ist eine Berechnumg Azeotropen gefolgt von einer topo-
logischen Charakterisierung mit geeigneten Programfn.B. DDB, (DDBST, 2007)) durchzu-
fuhren. Die Ergebnisse sind in Tabelle 2.14 dagijesDie verwendeten Stoffdaten wurden der
Publikation von Horstmanet al. (Horstmannet al, 2001) und Steinigeweg (Steinigeweg,

2003) entnommen.

Tabelle 2.14Singulare Punkte des Systems bei 1 bar

Typ Stoff(e) Zusammensetzung Temperatur (K) ToPbhlrakter

Azeotrop Methylacetat- | y(Methylacetat) = 0.66 327 Instabiler Knoten
Methanol

Reinstoff Methylacetat A. 331 Sattel

Reinstoff Methanol A 338 Sattel

Azeotrop n-Butanol- n- y(n-Butanol) = 0.80 389 Sattel
Butylacetat

Reinstoff n-Butanol A 391 Stabiler Knoten

Reinstoff n-Butylacetat A. 399 Stabiler Knoten

Das Produkt n-Butanol ist wie der Ausgangsstoffutyacetat ein stabiler Knoten, so dass auf
Destillationsgrenzen im quaternaren System zu adkteBefindet sich die Zusammensetzung
am unteren Ende der reaktiven Zone der Kolonnedhiigen Destillationsgebiet, ist der Ein-
satz nicht-reaktiver Stufen am unteren Ende dédtivem Zone sinnvoll. Wird ein hoher Um-
satz erreicht und erfolgt eine Anreicherung zunbikta Knoten n-Butanol in nicht-reaktiven
Stufen unterhalb der reaktiven Zone, so ist aufgjder Gesamtmengenbilanz und der Stochio-
metrie der Reaktion bei dquimolarem Einsatz derkReden auch die Installation nicht-

reaktiver Stufen oberhalb der reaktiven Zone sitinvo

Abbildung 2.48 stellt die reaktiven Rickstandskaruad die in einer Kolonne mit einer Zu-
laufstelle zu erwartenden Produktbereiche dar. Auig des Methylacetat-Methanol Azeotrops
ist wie im Fall der Veresterung bei dieser Kolomveder mit einem Umsatz nahe 100 % noch
mit der Umgehung von Azeotropen zu rechnen. Fenegst das System eine reaktive Grenz-
rickstandskurve auf (Taylat al, 2006) Somit ist beziglich der reaktiven Zone Hmsatz
eines Gegenstrombereichs sinnvoll, der EinsatztiveskGleichstrombereiche erscheint auf-

grund der Topologie der reaktiven Rickstandskuradeknicht sinnvoll.

78



n-BuOAc MeOAc

~
~
Y
~
~
\_ﬂ‘__;
~\

\\ - —I/

L ow= A Zulauf
Sump’_“_______,P— Destillat
L j
n-BuOH MeOH

Abbildung 2.48 Reaktive Ruckstandskurvenkarte (Umesterung von Whethtat mit Butanol)

Mit der in 2.5.2 vorgestellten Methode sollen diedtkte am oberen und unteren Ende des

reaktiven Gegenstrombereichs abgeschatzt wergerl). Tabelle 2.15 gibt den berechneten

Pinch-Punkt und die daraus folgenden geschatztsardmensetzungen an.

Tabelle 2.15Abgeschéatzte Produkte des reaktiven Gegenstroncherei

Komponente | x Pinch | x oben | X unten
n-Butanol 0.567 0.445 0.077

Methylacetat 0.057 0.000 0.522

n-Butylacetat 0.169 0.080 0.399
Methanol 0.208 0.475 0.002

Die Analyse zeigt, dass es in einem reaktiven Gagambereich unter Annahme unendlicher
schneller Reaktion bei hoher Zahl theoretischektiear Stufen gelingen kann, hohe Umsatze
zu realisieren. Am oberen Ende der reaktiven Zoegt lein Gemisch aus n-Butanol und
Methanol etwa gleicher Zusammensetzung vor, weldth@xh nicht-reaktive Stufen in
Richtung Kolonnenkopf hin zu reinem Methanol aufkemtriert werden kann. Entsprechend
liegt am unteren Ende der reaktiven Zone ein n-Matletat — n-Butylacetat Gemisch vor,
welches zum Sumpf hin zu reinem n-Butylacetat aigeert werden kann. Ferner wird deut-
lich, dass es mit dem reaktiven Gegenstrombereasthgt, beide nicht-reaktiven Azeotrope zu
umgehen. Selbst wenn es beispielsweise durch &oheti Limitierungen nicht mdglich sein
sollte, hohe Umsatze in einer Reaktivrektifikatiimisnne vertretbarer Grol3e zu realisieren, so
besteht die Mdglichkeit, ein Verfahren zu entwerfiendem die aufwandige Trennung azeo-

troper Gemische reduziert wird.
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c¢) Rigoroses Prozessmodell

Daten zur Reaktionskinetik stehen durch dieseseRrqur Verfugung (Bozek-Winkler und
Gmehling, 2006), Daten zur Trennleistung sind ellénin der Literatur enthalten (P6pkenh
al., 2001, Steinigeweg und Gmehling, 2002). Die Koration der Daten ermdglicht unter An-
wendung eines Prozesssimulators (z.B. Radfrac veper Plus (Aspen, 2004)) eine Be-

rechnung von Kolonnenprofilen bei gegebenen Dangkébhhlen.

d) Simulationsgestutzte Optimierung

Im Vergleich zur Veresterung von Methanol mit Esaigre fallt bei der Umesterung ein
niedrigerer Gleichgewichtsumsatz (im Bereich vorf/&0und bei der hier verwendeten sauren
Katalyse eine deutlich geringere Reaktionsgeschygked auf. Zusammen mit den im System
vorliegenden azeotropen Punkten fuhrt dies zu eikemplexen konventionellen Prozess, der
neben dem Reaktor entweder zwei Einheiten zur Tmgpnder Azeotrope mit jeweils
mindestens zwei Kolonnen oder eine Einheit zur Apgirennung verbunden mit hohen Kreis-
laufstromen bendotigt. Erstrebenswert ist die Reakauf Basis eines Reaktivrektifikations-
prozesses auszufuhren. Abbildung 2.49 zeigt defiluEsnder Damkdhler-Zahl auf den Umsatz
einer Reaktivrektifikationskolonne (5 nicht-reaktistufen oberhalb und des Zulauf von n-
Butanol, 20 reaktive Stufen Katapak-SP 12, 5 niehitive Stufen unterhalb des Methylacetat-
zulaufs, Rucklaufverhaltnis von 3, Kolonnendruck a5 bar).
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Abbildung 2.49 Reaktiver Einfluss der ersten Damkohler-Zahl auf densatz

Deutlich zu erkennen ist, dass aufgrund geringeiebkraft und langsamerer Reaktion eine im
Vergleich zur Veresterung etwa doppelt so hohe mate Damkdhler-Zahl notwendig ist, um
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hohe Umsatze zu realisieren. Auch eine Erhéhun@alelrreaktiver oder nicht-reaktiver Stufen
oder eine Veranderung des Rucklaufverhaltnissegndern diese Situation nur unwesentlich.
Es muss folglich davon ausgegangen werden, dasgiddeier Kolonnendimensionierung die
Kolonne im Vergleich zur Veresterung nur mit hath lohem Durchsatz betrieben werden
kann. Es ist daher zu vermuten, dass der wirtdutheft\VVorteil bei Einsatz der Reaktivrekti-
fikation deutlich niedriger ausfallt als bei derrgsterung. Bei hohen Durchsatzen erreicht man
in der Kolonne nur etwa der Gleichgewichtsumsatie Klassische Reaktivrektifikation ist
daher aus Grinden der langsamen Reaktion im b&ttanhlemperaturbereich nicht geeignet,
Umsatze nahe 100 % zu erzielen. Daher solltenvirgtiere (reaktiv-)rektifikative Sonderver-
fahren (z.B. aul3en liegende Reaktoren wie von Schakers und Bessling (Schoenmakers und
Bessling, 2003) vorgeschlagen oder die Kombinatwerterer Grundoperationen mit der Re-
aktivrektifikation) oder ein anderer Katalysatoei@pielsweise ein lonentauscherharz, welches
eine hohere Temperaturstabilitat aufweist) untérsu@rden. Bei Da im Bereich von 50 kann
allerdings mit einem Umsatz von etwa 80 % gerechmsatien. Dies liegt deutlich Gber dem
Gleichgewichtsumsatz und fuhrt somit zu gerigergpakatedimensionen in den weiteren Auf-
arbeitungsschritten (z.B. den Einheiten zur Azqutemnung) und geringeren Kreislauf-
stromen. Es erscheint daher trotz der genanntesclii@inkungen sinnvoll, die Reaktivrekti-

fikation als Verfahrensalternative in eine Wirtsithzhkeitsanalyse einzubeziehen.

e) Scale-Up

Vor dem Scale-Up ist der Prozess in einer Kolommdalbtechnischen Mal3stab zu validieren,
um beispielsweise die Relevanz von Nichtidealitateder Fluiddynamik der Packungen be-
urteilen zu konnen. Dies wurde fir die Reaktion nédlés durchgefihrt und publiziert

(Steinigeweg und Gmehling, 2003b). Die Wirtschelfikeit der klassischen Reaktivrekti-
fikation gegeniiber dem konventionellen Prozessbergich primér aus den reduzierten
Apparatedimensionen der weiteren Aufarbeitung walzierten Kreislaufstromen. Inwiefern
dies die im Vergleich zum klassischen Reaktor héindfosten einer Reaktivrektifikations-

kolonne rechtfertigt, muss eine detaillierte Winisfitlichkeitsanalyse zeigen.

Umesterung von Ethylacetat mit n-Butanol

a) Arbeitsbereiche

Unter den im obigen Abschnitt ausgefiuihrten Bediggunergibt sich der in Abbildung 2.50
dargestellte Arbeitsbereich. Bedingt durch dennggien Dampfdruck des Leichtsieders Ethyl-
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acetat im Vergleich zum Methylacetat ist der Arkls#ireich der Reaktivrektifikation geringer
als in den vorangegangenen Beispielen. Die BererdmeRektifikation, Apparaten und Re-
aktion Uberschneiden sich erneut, so dass die Resdtifikation als Verfahrensvariante in

Betracht gezogen werden sollte.
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Abbildung 2.50 Arbeitsbereiche fur die Umesterung von EthylacetiaButanol

b) Produktbereiche

Die Abschatzung der Produktbereiche beginnt wiedérdem Kolonnensumpf. Setzt man
voraus, dass das Ziel des Prozesses die Erzieiloeg maximalen Umsatzes (idealerweise nahe
100 %) ist, so sollte reines n-Butylacetat am Kokmsumpf und reines Ethanol am Kolonnen-
kopf anfallen. Zunéachst ist eine Berechnung vonoftmpen gefolgt von einer topologische
Charakterisierung mit geeigneten Programmen (z.BBD(DDBST, 2007)) durchzuftihren.
Die Ergebnisse sind in Tabelle 2.16 dargestellt.

Tabelle 2.16Singulare Punkte des Systems bei 1 bar

Typ Stoff(e) Zusammensetzung Temperatur (K) ToPpbhlrakter
Azeotrop Ethylacetat- y(Ethylacetat) = 0.45 345 Instabiler Knoten
Ethanol
Reinstoff Ethylacetat A. 350 Sattel
Reinstoff Ethanol A 352 Sattel
Azeotrop n-Butanol- n- y(n-Butanol) = 0.80 389 Sattel
Butylacetat

Reinstoff n-Butanol A. 391 Stabiler Knoten
Reinstoff n-Butylacetat A. 399 Stabiler Knoten
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n-Butanol stellt wiederum wie auch das n-Butylacetaen stabilen Knoten des Systems dar.
Wie bei der Umesterung mit Methylacetat ist dateerEinsatz nicht-reaktiver Stufen ober- und

unterhalb der reaktiven Zone sinnvoll. Abbildun2stellt die reaktive Ruckstandskurven-
karte des Systems dar.

n-BuOAc EtOAc

A Zulauf

n-BuCH EtOH

Abbildung 2.51 Reaktive Riickstandskurvenkarte (Umesterung vonl&thtat mit Butanol)

Wie in den vorher untersuchten Systemen ist authaer Topologie des reaktiven Systems
nicht davon auszugehen, dass eine Reaktivrekitiksikolonne mit einer Zulaufstelle zu einer
deutlichen Erh6hung des Umsatzes bzw. reinen Ptedu Destillat- und Sumpfstrom fiihrt.

Als sinnvolle Alternative erscheint ein reaktiveegenstrombereich mit einem Ethylacetat-
zulauf unterhalb und einem Zulauf von n-Butanolrbb# der reaktiven Zone.

Mit der in Abschnitt 2.5.2 vorgestellten Methoddleso die Produkte am oberen und unteren
Ende des reaktiven Gegenstrombereichs abgeschétdenv{p=1). Tabelle 2.17 gibt den be-

rechneten Pinch-Punkt und die daraus folgenderhgegen Zusammensetzungen an.

Tabelle 2.17Abgeschatzte Produkte des reaktiven Gegenstroncherei

Komponente | x Pinch | x oben | X unten
n-Butanol 0.750 0.346 0.000
Ethylacetat 0.006 0.000 0.346
Ethanol 0.005 0.654 0.000
n-Butylacetat 0.239 0.000 0.654

Auch hier zeigt sich eine deutliche Analogie zur ésterung von Methylacetat mit n-Butanol.
Am oberen und unteren Ende der reaktiven Zone waeterum ein zeotropes binares Gemisch
erwartet werden. Nicht-reaktive Stufen kbnnen nereAnreicherung bis hin zum im binaren

Subsystem stabilen Knoten n-Butylacetat im Sumpf. bn bindren Subsystem zum instabilen
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Knoten Ethanol im Destillat genutzt werden. Somgckeint der Einsatz der Reaktivrekti-
fikation aus thermodynamischen Gesichtspunktensadavoll, so dass mit dem nachsten
Schritt, der Bestimmung der Reaktionskinetik und Aafstellung eines rigorosen Prozess-

modells, fortgefahren werden kann.
c) Rigoroses Prozessmodell

Daten zur Reaktionskinetik sind publiziert (Steewgeg, 2003), Daten zur Trennleistung sind
ebenfalls in der Literatur enthalten (POpletral, 2001, Steinigeweg und Gmehling, 2002). Die
Kombination der Daten ermdéglicht unter Anwendunigesi Prozesssimulators (z.B. Radfrac
von Aspen Plus (Aspen, 2004)) eine Berechnung vahoriienprofilen bei gegebenen

Damkdohlerzahlen.
d) Simulationsgestutzte Optimierung

Die Rahmenbedingungen der Prozesssynthese im éfallmiesterung von Ethylacetat mit n-
Butanol sind vergleichbar mit der Umesterung vonthyliacetat. Ein Gleichgewichtsumsatz
von etwa 50 % zusammen mit zwei im System vorlidganAzeotropen fuhrt wieder zu einem
komplexen konventionellen Prozess (mehrere Einheitie Azeotroptrennung bzw. hohe Kreis-
laufstrome). Allerdings ist die Reaktionsgeschwghkeit der sauer durch lonentauscher kata-
lysierten Reaktion im betrachteten Temperaturiatérgering. Aufgrund der geringeren
Siedepunktsdifferenzen ist der Temperaturgradiemter reaktiven Zone ferner nicht so hoch.
Dies fuhrt zu einem gleichmaRigeren Profil, so dassjeder reaktiven Stufe die Temperatur
immer nahe am Optimum von 120 °C liegt, was mieeimbheren Reaktionsgeschwindigkeit
verbunden ist, so dass der Umsatzriickgang mit ateedier Damkdhler-Zahl nicht so stark
ausgepragt ist wie im Fall der Umesterung mit Mietbgtat. Im Vergleich zur Veresterung sind
die Damkdhler-Zahlen, die zu hohen Umsatzen fuhrergleichsweise hoch, so dass wie auch
bei der Umesterung mit Methylacetat mit geringemddsatzen oder unvollstdandigem Umsatz
zu rechnen ist. Abbildung 2.52 zeigt den Verlau$ densatzes sowie des Molenbruchs von
Ethylacetat am oberen Ende der reaktiven Zoned&t-neaktive Stufen oberhalb und des Zu-
lauf von n-Butanol, 20 reaktive Stufen Katapak-S® 3 nicht-reaktive Stufen unterhalb des

Methylacetatzulaufs, Ricklaufverhaltnis von 3, Kolendruck von 2 bar).
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Abbildung 2.52 Reaktiver Einfluss der ersten Damkohler-Zahl auf densatz

Wiederum sind Damkdhler-Zahlen im Bereich von 10@mendig, um hohe Umsatze zu er-
zielen. Es bietet sich daher an, Alternativen wéaktiv-)rektifikative Sonderverfahren, Seiten-
reaktoren, andere Katalysatoren oder Einbautem@hierem Katalysatorgehalt in Erwagung zu

ziehen.
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Abbildung 2.53 Einfluss reaktiver Stufen auf den Umsatz bei w@estenen Ricklaufverhéltnissen v (5 nicht-
reaktive Stufen ober- und unterhalb der reaktiveneZ Da etwa 50, P = 2 bar).

Abbildung 2.53 stellt den Einfluss reaktiver Stufarf den zu erwartenden Umsatz dar. Es wird

deutlich, dass bei ausreichender Zahl reaktivefeBtein Umsatz weit oberhalb des Gleich-
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gewichtsumsatzes erwartet werden kann. Das Potastzibei dieser Umesterung hoher, da
hohere Umsatze von gut 90 % bei Damkohler-Zahl ereBh von 50 erwartet werden kénnen.
Mit einer relativ geringen Zahl theoretischer Stufe Meter (NTSM = 2.5 fhbei technischen
Packungen (Sander, 2008)) ist jedoch mit einettiverol3en Kolonne zu rechnen. Sollten
bessere Katalysatoren und effizientere Einbautérndtierer Zahl theoretischer Stufenzahl je
Meter zur Verfigung stehen, so wird der Einsatzkthssischen Reaktivrektifikation vorteilhaft
sein. Die klassische Reaktivrektifikation mit KealSP auf Basis von Amberlyst 15 ermég-
licht wie auch im Fall der Umesterung von Methytatekleinere Kreislaufstrome und die
Reduzierung von Apparatedimensionen. Die Reaktifilektion sollte daher im weiteren Ver-
lauf der Verfahrensentwicklung bertcksichtigt werd®b die Reaktivrektifikation bei dem
gegenwartigen Stand der Katalysatoren Packungemekonventionellen Prozess vorzuziehen

ist, wird die weitere Prozesssynthese und einesdfidftlichkeitsanalyse zeigen.
e) Scale-Up

Vor einem Scale-Up ist das erstellte rigorose Satmsmodell in einer Kolonne im halb-
technischen Massstab zu validieren. Dass dieseittSoéi der Entwicklung von Reaktivrekti-
fikationsprozessen keinesfalls ausgelassen werddnkbnnten Schmitet al. (Schmittet al,
2008) jungst zeigen. Fir die betrachtete Reaktioinden Validierungsmessungen an einer
Kolonne mit einem Innendurchmesser von 50mm dufcihge(Steinigeweg, 2003). Es konnte
eine gute Ubereinstimmung zwischen Simulation urdeBiment festgestellt werden. Damit
kann das Modell als validiert betrachtet und zeeimeiteren mathematischen Optimierung im
Hinblick auf 6konomische Faktoren eingesetzt werden

3. Zusammenfassung der Ergebnisse und Gegeniber-

stellung mit den Zielsetzungen

Die im Projekt erzielten Ergebnisse wurden im Kelgit ausfiihrlich dargestellt und sollen hier

noch einmal zusammengefasst werden.

Im vorliegenden Projekt wurde anhand eines Tessystdie Verknipfung der Reaktiv-
rektifikation mit Sonderverfahren, wie der azeotwopnd extraktiven Rektifikation und der

Verknipfung mit der Membrantrennung untersucht.
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In einem ersten Schritt ist dafur die Kinetik de=saRtionssystems aufgenommen worden. Dabei
hat sich gezeigt, dass eine Beschreibung mit Hilés pseudohomogenen Ansatzes die
experimentellen Ergebnisse mit sehr guter Ubeiiginsting wiedergeben kann und sich des-
halb fir die Verwendung in Programmen zur Simutatites Reaktivrektifikationsprozesses

eignet. Ein komplexerer adsorptionsbasierter Ansieferte keine bessere Wiedergabe und

findet daher keine Verwendung.

Auf dem Gebiet der Reaktivrektifikation ist die Treaktion in Oldenburg an einer Glaskolonne
im halbtechnischen Mal3stab durchgefiihrt worden. k&isnte gezeigt werden, dass die
Simulation beruhend auf der ermittelten Kinetik,r d@eschreibung des realen thermo-
dynamischen Verhaltens mit der UNIQUAC-Methode wetr Verwendung eines Gleich-
gewichtsstufenmodells in der Lage ist, die Expenitaanit guten Ubereinstimmungen wieder-
zugeben. Vom projektbegleitenden Ausschuss alstZEf§a die hybride Verknipfung der
Kolonne mit einer Membraneinheit vorgeschlagenesifelne mit einem um Methanol an-
gereicherten Methylacetatfeed konnten ebenfallsvgat Simulationsmodell wiedergegeben

werden.

Die Ergebnisse der Experimente zu Verknupfung dmakRvrektifikation mit der azeotropen
und der extraktiven Rektifikation lassen den Schlma, dass diese Verfahrensalternativen
durchfiihrbar sind. Es konnte in beiden Prozessea Bimsatzsteigerung zu dem reaktiven
Trennprozess sowohl im Experiment als auch in deulation erzielt werden. Die erhaltenen
Umsatzsteigerungen lagen aber nicht in so hocls di® kommerzielle Verwertung dieser
ungleich komplexeren Verfahren moglich scheint.

Pervaporation und Dampfpermeation

Der Grolteil der von der GKSS durchgefiihrten Adseikonzentrierte sich auf die Auswahl
und Charakterisierung geeigneter Membranmaterialamei hat sich herausgestellt, dass der
Dampfpermeation der Pervaporation gegentber derangrgegeben werden sollte. Der Ein-
satzstrom fUr die Membranstufe liegt bereits in giénmiger Phase als Kopfprodukt der Re-
aktivrektifikation vor. Bei der Pervaporation siavischenaufheizungen notwendig um die
durch die Verdampfung des Permeats verbrauchte derd Zulaufseite entzogene Ver-
dampfungsenthalpie zu ersetzen, da sonst die Abkghder Zulaufseite zu einer Reduzierung
des transmembranen Flusses fihren wirde. Von dersuohten Membranen hat keine einen
hohen Fluss bei gleichzeitig ndherungsweise reiRemmeatstrom gezeigt. Es muss immer mit

einem nicht unerheblichen Anteil an Methylacetagr deigentlich zurtickzuhaltenden
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Komponente, gerechnet werden. Somit ist eine Anifjgngsstufe fir das Permeat unumgang-
lich. Generell hat sich der in der Membrantechrekdnnte Trend bestatigt, dass hochselektive
Membranen einen geringen Fluss aufweisen, wahrayahfldlssmembranen nicht so selektiv
sind. Dies fuhrt im realisierten Prozess zu hohemiidranflachen bei ersteren und einem hohen
Aufwand bei der Permeataufbereitung bei letzte@reser hohe Aufwand fihrt beim
integrierten Verfahren wie z.B. gezeigt in AbbilduR.34 zu einer sehr hohen Rezirkulations-
belastung, die sich direkt in erhdhte Betriebskoste die Warmeaustauscher, Pumpen und
Kompressoren sowie in groRere Anlagenteile nieti&igt Von den untersuchten Membranen
sind die Sulzer PERVAP und die GKSS PVA/Ti@Membran die am besten geeigneten. Die
Sulzer-Membran zeichnet sich durch einen hohersklug eine angemessene Selektivitat aus.
Sie kann als Industriestandard angesehen werdederasich Neuentwicklungen zu messen
haben. Dieser Vergleich fiel fir die meisten andemstersuchten Membranen negativ aus. Die
GKSS PVA/TIQ Membran zeigt jedoch eine hohe Selektivitat umdgawisses Potential um
den Fluss durch einen weiter optimierten Herstgkpnozess zu erhéhen. Die durchgefihrten
Verfahrenssimulationen haben gezeigt, dass dieselkés interessant sein kann, da zwar eine
wesentlich héhere Membranflache bendétigt wird, dadiber die Energieverbrauche und
ApparategréfRen (auler den Membranmodulen) deudabbiziert werden. Diese Membran hat
sich ebenfalls in einem Aceatat/Alkohol/Wasser-8ystls stabil in tber 1000 Betriebsstunden
gezeigt, sodass von einer Einsetzbarkeit im indlistn Mal3stab ausgegangen werden kann.
Diese Membran ist an die Fa. GMT-Membrantechnik GpiRheinfelden lizenziert und kann
von dort bezogen werden. Ferner steht mit dem G&SSFaschenmodul ein Membranmodul-
konzept zur Verfiugung, welches im industriellen daitz bewahrt und fur den Betrieb als
Dampfpermeationsmodul geeignet ist. Auch das Mastubn GMT lizenziert und kann von
dort bezogen werden. Fur das Projekt wurde eineiedfge malistabsverkleinerte Technikums-
version des Moduls realisiert. Die vermessenen Pationscharakteristiken der untersuchten
Membranen wurden durch empirische Modelle beschnebDiese Modelle sind in die ebenfalls
entwickelten Simulationswerkzeuge eingebunden umabglichen so eine rechnergestiitzte

Abschétzung des Einsatzverhaltens einer Membramnstuf

Die geplanten Miniplant-Versuche konnten im Rahndes Vorhabens aufgrund von Ver-
zbgerungen bei der Lieferung von Anlagenkomponeniem durchgefuhrt werden. Allerdings
wurde die Dauerbestandigkeit der GKSS PVAALI@embran durch andere Versuche nach-
gewiesen. Der Einfluss von Methanol, n-Butylacetad n-Butanol auf den Retentatstrom der

Dampfpermeation, also die Ruckfiihrung zur Realdtivirikation, wurde durch Simulations-
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studien erfasst. Es ist geplant, einige Versuchederi Miniplant nach Projektende durchzu-

fihren und die Ergebnisse zu publizieren.

Modelle fur die Membranverfahren Dampfpermeatiod Bervaporation wurden basierend auf
bestehenden Arbeiten der GKSS entwickelt. Impleregmnurden sie fur die Benutzung in den
Aspen Engineering Suite (AES) Programmen Aspendbustiodele? und Aspen Plfsaber
auch als Stand-Alone Java Programme. Die AES-Imgidierung erlaubt eine Berechnung
von Hybridverfahren als integrierten Prozess. Easentliches Ergebnis hierbei war, dass auch
Membranen, die keinen hohen Fluss, dafir aber leatee Methanolselektivitat aufweisen,
konkurrenzfahig sein konnen. Ferner wurde gezdags das Retentat moglichst rein dargestellt
werden sollte, um so bei seiner Ruckfihrung zumkistikom der Reaktivrektifikation eine
negative Beeinflussung der Konzentrations- und Tezatprprofile in der Kolonne zu ver-
meiden. Die Java-Modelle ermdglichen Unternehmenndtht im Besitz von AES-Lizenzen
sind, die Auslegung der Membranverfahren Dampfpatioe und Pervaporation. Bei der Er-
stellung der Modelle wurde bewusst auf die Berigtkgung fluiddynamischer Effekte ver-

zichtet, um so die zur Verfliigung zu stellende Diadsis gering zu halten.
Systematik

Im Rahmen des Projekts konnte ein Ansatz zur Ektuiig von Reaktivrektifikationsprozessen
entwickelt werden. Ein schrittweises Vorgehen ermbgein systematisches Eingrenzen. Wert
wurde darauf gelegt, mit mdglichst geringem Infatiovesbedarf im frihen Stadium der
Prozesssynthese beurteilen zu kdnnen, ob die Resifikation als Verfahrensvariante ge-
eignet ist. Nach einer ersten Abschatzung bezligkchArbeitsbereiche von Rektifikation, Re-
aktion und Apparaten erfolgt eine topologische Asaldes Systems. Dabei kbnnen Produkt-
bereiche nicht-reaktiver Zonen Uber Ruckstandskumasfegeschatzt werden. Reaktive RuUck-
standskurven konnen eingesetzt werden, um die Bggeiner Kolonne mit einer Zulaufstelle
zu prifen. Eine Kolonne mit zwei Zulaufstellen, wieBereich der Reaktivrektifikation Gblich,
kann mit Hilfe eines vereinfachten Ansatzes besblenm werden. Die Produkte dieses Gegen-
strombereichs lassen sich durch eine Pinch-Methabdehatzen. Die Eignung dieser Methode
fir Veresterungs- und Umesterungsreaktionen komitiels validierter Prozesssimulationen
gezeigt werden. Zur Anwendung der Methode wie aaltdr vorangegangener Schritte sind
lediglich elementare thermodynamische Informatio(®B. Antoine-Konstanten) erforderlich,
die teilweise frei zuganglich im Internet (www.ddde; webbook.nist.gov/chemistry) zur Ver-
fligung stehen. Abweichungen vom Raoult'schen Véghdhssen sich mit Hilfe ausgereifter
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Vorhersagemethoden erfassen. Diese Informatiormeh eddenfalls erhaltlich (www.ddbst.de).
Prozesssimulatoren werden bis zu diesem Zeitpwds® wenig benotigt, wie Daten zur Re-
aktionskinetik. Erst wenn sich die Produktbereictie, mit den vorgestellten Methoden ab-
schatzbar sind, eine Eignung der Reaktivrektifixathahelegen, sind kinetische Informationen
und Daten zur Hydrodynamik der Kolonneneinbautdoréerlich. Diese dienen dann zur Er-
stellung eines rigorosen Prozessmodells. Mit getegnm Prozesssimulatoren (Aspen-Plus, Pro
II) kann dann eine simulationsgestitzte Optimierdngchgefiihrt werden. Es resultieren die
Rahmenbedingungen fur eine anschliel3ende Optingenad Beurteilung eines Prozesses im

Vergleich zum konventionellen, sequentiellen Prezeger 6konomischen Gesichtspunkten.

Die vorgestellte Methodik konnte anhand dreier feie demonstriert werden.

Erwartungsgemald zeigt sich, dass die VeresterungMethanol mit Essigséure vorteilhaft
mittels reaktiver Rektifikation durchgefiihrt werdddann. Bei den weiter untersuchten
Umesterungsreaktionen (n-Butanol mit Methylacetat.bEthylacetat) zeigte sich, dass eine
Gleichgewichtskonstante nahe eins und eine dambiunelen geringe Triebkraft der Reaktion
auf den reaktiven Stufen sowie eine geringe Readieschwindigkeit bei dem eingesetzten
sauren lonentauscherharz zu Problemen bei deriddaes Reaktivrektifikation fuhren.

Obwohl thermodynamisch moglich erscheint es unt&ondmischen Gesichtspunkten
schwierig mit einer einzigen (klassischen) Reakftifikationskolonne Umsatze nahe 100% zu
erzielen (geringer Durchsatz, hohe Zahl reaktitafeB). Vorteile ergeben sich hier aber durch
eine Abnahme an Kreislaufstromen sowie geringeredsionierten weiteren Apparaten zur
Aufarbeitung. Alternativ kann der Einsatz (reakpigktifikativer Sonderverfahren oder die
Anwendung verbesserter Katalysatoren verbundenreaiktiven Einbauten hoherer Trenn-

leistung untersucht werden.

Die Methodik eignet sich bislang lediglich fur Vanfen der klassischen Reaktivrektifikation.
Weitere Arbeiten sind notwendig, um (reaktiv-)rékétive Sonderverfahren zu berick-
sichtigen. Zudem bieten sich weitere UntersuchurmyerKatalyse und verbesserten reaktiven
Kolonneneinbauten an. Ferner ist es auf3erdem veonderem Interesse, weitere Reaktionen
und Reaktionstypen, die derzeit in Verbindung neit Reaktivrektifikation diskutiert werden
(Harmsen, 2007), in die hier vorgestellte Systeknaitizubeziehen und die Anwendungsbreite
der Methode somit erheblich zu erweitern. Aufgruled Vielzahl hier publizierter Daten be-
steht eine gute Chance, dass eine derartige Erumifeder Methodik ohne umfangreiche

Messungen durchfiihrbar ist.
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Das Projektziel wurde somit unter der Einschrankulags eine experimentelle hybride Ver-
schaltung von Reaktivrektifikation und Membrantrneng nicht durchgefiihrt worden ist, er-

reicht.

3.1. Transfer der Ergebnisse

Die Projektergebnisse wurden sowohl auf Fachtaguwgegestellt und diskutiert als auch in
Fachzeitschriften veroffentlicht (siehe Kapitel Dartber hinaus fanden regelméafig Treffen
des projektbegleitenden Ausschusses statt, bendbBaenteressierten Firmen tber den Projekt-
fortschritt informiert und weitere Arbeitsschrittesprochen wurden.

3.2.  Wirtschatftlicher Nutzen und innovativer Beitrag

Bei geeigneten Systemen kann die Integration voakfen und reaktiver Trennung in einer

Kolonne die Investitions- und Betriebskosten gepeniler konventionellen sequentiellen Ver-
schaltung von Reaktion und Stofftrennung erhebleduzieren, da erhdhte Selektivitaten und
Umsétze erzielt werden kdnnen. Zudem wird die Rasmeherheit dadurch erhoht, dass die
Reaktionstemperatur durch die simultane Verdamphaggenzt wird. Diese Griinde haben u.a.
dazu gefiuhrt, dass die Reaktivrektifikation einetsehaftlich schon oft genutzte Bedeutung

erlangt hat und fur immer mehr Reaktionen in Erwéggezogen wird.

Doch sind bei vielen reaktiven Trennprozessen ligmihgen durch azeotropes Verhalten der
Komponenten gegeben, die die Reaktivrektifikatidieim nicht als Mittel der Wahl zur

Realisierung eines Prozesses erscheinen lasseWeikeiipfung mit Sonderverfahren oder der
Einsatz eines reaktiven Hybridprozesses unter Eiabeng von Membrantrennprozessen wie

der Pervaporation oder der Dampfpermeation kanreime Losung sein.

Die vorliegenden Ergebnisse des Projektes konrandd und mittleren Unternehmen helfen,
die Moglichkeit der Reaktivrektifikation besser abzhétzen und die Mdglichkeiten zur Durch-
fuhrbarkeit gerade der hybriden Prozesse zu erkeride sich die Reaktivrektifikation hier als
innovatives Verfahren gegen etablierte konventienBrozesse behaupten muss, leisten die
erzielten Ergebnisse einen wesentlichen Beitragiaar grof3eren Akzeptanz durch gréf3eres

Prozesswissen.
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Die kostenlose Bereitstellung eines in Java impteragen Simulationsmodells zu Membran-
trennprozessen hilft tGber die fir Aspen bereitgigsteModule hinaus gerade kmuU, diese Er-

gebnisse zu nutzen.

Zusétzlich zu den im folgenden Abschnitt aufgeféihri/eroffentlichungen ist es geplant, die
Resultate des Vorhabens auf der ACHEMA 2009 (11M& 2009, Frankfurt am Main) und
auf der Euromembrane 2009 (6.-10. September 2@@9ystellen.

4. Veroffentlichungen

4.1. Sitzungen

Vortrage beider Forschungseinrichtungen im Rahmes Hickoff-Treffens des projekt-
begleitenden Ausschusses (PA) in Oldenburg (22008)2

Besuch von Herrn Tusel, Mitglied des PA in Oldemj{ir9.12.2006)

Vortrage beider Forschungseinrichtungen im Rahmes Treffens des projektbegleitenden
Ausschusses (PA) in Geesthacht (30.11.2007)

4.2. Beitrdge in Fachzeitschriften

Bozek-Winkler, E.; Gmehling, J. Transesterification Méthyl Acetate and n-Butanol Cata-
lyzed by Amberlyst 15ind. Eng. Chem. Re2006 45, 6648-6654

Brinkmann, T.; Pingel, H.; Wolff, T.; Doker, M.; Bek-Winkler, E.; Gmehling, J. Verhalten
verschiedener Membranmaterialien fur die Aufbergtuorganischer Produktstréme aus
ReaktivrektifikationskolonnerChem. Ing. Tect2008 80, 157-164

4.3. Konferenzbeitrage

Doker, M.; Baek-Winkler, E.; Gmehling, J.; Puhst, J.; Pingel, Btinkmann, T. New Possibi-
lities of the Combination of Reaction and SeparaRoocesses; Poster auf der EUCHEM 2006,
Budapest

Brinkmann, T.; Pingel, H.; Wolff, T.; Déker, M.; Bek-Winkler, E.; Gmehling, J. Verhalten

verschiedener Membranmaterialien fur die Aufbergtuorganischer Produktstréme aus
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Reaktivrektifikationskolonnen; Vortrag auf der G\Fachausschusssitzung ,Fluidverfahrens-
technik* 2007, Karlsruhe

Brinkmann, T.; Wind, J.; Pingel, H.; Wolff, T.; Dék M.; Bazek-Winkler, E.; Gmehling, J.
Vortrag zum Abschluss des Vorhabens im Rahmen @esi2zung des GVT-Arbeitskreises 1,
07.11.2008, Berlin

4.4. Diplom-, Master- und Promotionsarbeiten

Zhiliang Chai:Untersuchung der Selektivitat und Permeabilitat eetwickelter Membranen
(2008), Diplomarbeit, Carl von Ossietzky Univers{tiddenburg

Daniel Kreutzer: Bewertung von Membranmaterialiéim die Trennung organischer Stoff-
systeme mit dem Membranverfahren Dampfpermeatid@gR Diplomarbeit, HAW Hamburg

Ashak Mahmud Parvez: Separation of methanol andhyheicetate by vapour permeation:
Process investigation using a mini plant (2008)stdigs Thesis, Technische Universitat Dort-

mund

Michael Doker, in Vorbereitung: Promotion, Carl vOssietzky Universitat Oldenburg

5. FoOrderung

Das Forschungsvorhaben wurde aus HaushaltsmiteslrBdndesministeriums fur Wirtschaft
und Technologie (BMWi) Uber die Arbeitsgemeinscliadtustrieller Forschungsvereinigungen
,Otto von Guericke" e.V. (AiF) gefordert.

Wir danken der Sulzer Chemtech Ltd. fiir die kostemlBereitstellung von Packungen fir die
Technikumskolonne in Oldenburg sowie Membranpralbeth der Wacker AG und der BASF
SE fur die kostenlose Lieferung von Chemikaliendig experimentellen Untersuchungen im

Rahmen des Fonds der chemischen Industrie.

Dank gilt der DDBST GmbH dafir, dass sie tUber deitrdum des Projektes eine kostenlose
Lizenz fur die Dortmunder Datenbank und das DDBgPRammpaket zur Verfligung gestellt
hat.
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6. Durchfiihrende Forschungsstellen

6.1. Leitende Forschungsstelle

Fakultat V

Institut fur Reine und Angewandte Chemie
Technische Chemie

Carl von Ossietzky Universitat

26111 Oldenburg

Tel: 0441-798-3831, Fax: 0441-798-3330

Leiter der Forschungsstelle

Prof. Dr. Jirgen Gmehling

Projektleiter

Prof. Dr. Jirgen Gmehling

6.2. Zweite Forschungsstelle

GKSS-Forschungszentrum Geesthacht GmbH
Institut fir Polymerforschung
Max-Planck-Strafie 1

D-21502 Geesthacht

Leiter der Forschungsstelle

Prof. Dr. Kaysser

Projektleiter

Dr. Torsten Brinkmann
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