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Problem der MaRstabsiibertragung

»The bench scale results were so good that we by-passed the pilot-plant*
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1. Aufgaben der chemischen Reaktionstechnik

Grundlagen der chemischen Reaktionstechnik

PHYSIK Chemische Reaktionstechnik Chemie

Erhaltungsgesetze fiir Stoff- und
Stoff, Energie Impuls Warmebilanzen Ehenischelilemmociiams

Transportdynamik + Reaktionskinetik

Reaktionsmodelle

Modelle fiir Strémung Makrokinetische
und Stoffiibergang Modelle

+

Apparatemodell

Auslegung des Chemiereaktors
+ Wahl des Reaktortypes

* Betriebsart

* MaRstabsvergréRerung

+ Optimierung

J. Hagen Chemische Reaktionstechnik,VCH, Weinheim, 1992. .3




2. Analyse und Modellierung chemischer Reaktionen

2.1. Reaktionsanalyse
2.1.1. Grundbegriffe

Classification of chemical reactions useful in reactor design

Noncatalytic

Catalytic

Fast

Most gas-phase reactions
Homogenous

reaction
burning of a flame

such as

Burning of coal
Roasting of ores

Heterogenous

Most liquid-phase reactions

Reactions in colloidal systems

enzymes and microbial reactions

Ammonia synthesis
Oxidation of SO2 to SO3

Attack of solids by acids

Cracking of crude oil

Berechnung von Umsatzgrad, Ausbeute und Selektivitat

A+ B> C+D|

X, = umgesetzte Menge an A _n,,-n,
PRk il LA L I

eingesetzte Menge A
_a C

I

Nao

Yeu

Menge an A _ng—Ng, v,

eingesetzte Menge A

Ny Ve

zu C umgesetzte Menge an A Y.,
S, = 24~ _umgesetzte Menge an £_ Toa

umgesetzte Menge an A X,
A+ B—2C Komponente i A B © D
A +2B 3D eingesetzte Stoffmenge Njo. s Mol 4 6 0,1 0,2
ny, mol 05 15 51 32
x,=40-05_ 4875 x,- 6‘%'01'5 =075
Ausbeute von C bezogen auf A Y., = 510,11 =0,628 Y, , = 32-02|- =0,25
40 42 P47 40 43
Ausbeute von C bezogen auf B Yop = 51-011-1 =0,417 Yp5 = 32-02-2 =0,333
’ 60 +2 ’ 60 +3




Reaktionslaufzahl

fiir M Reaktionen:

Example for the application of extent of reaction

In a plug flow reactor the following stationary reaction takes place

A +2B e 2P

At the reactor entrance the mole fraction x, ;, Xz , and x; , are measured. At the exit the mole fraction
Xuis measured

Determine the mole fraction x, and x!

Beispiel einer stochiometrischen Bilanzierung

Pyrit reagiere mit Luftsauerstoff gema

2Fes, + 550, —— Fe,0, + 450,
2A,  +  55A, —>A, + 4A,  (Inertstoff A5)

Welches Volumen an Luft bei Normalbedingungen (20,5 Vol% O,, 79,5 Vol. % N, ideales Gasverhalten)
ist erforderlich, um n, ;=100 mol Pyrit indi 1, wenn das entstehende Rstgas

S0, und O, im Molverhéltnis 1:1 enthalten soll.

Die Stoffmengenanteile aller Komponenten im Réstgas sind zu berechnen

Stochiometrische Bilanzierung:
n,=n,+v,{=100mol -2¢

Ny =Ny, V0= N =55(
Ny =Nygt Vg (= 0 +18
n, +v, (=0 +4¢

5= N0+ V5 £ = Ngg




Stochiometrie chemische Reaktionen

eingesetzte Edukte nicht umgesetzte Edukte

Ay Ay

[ D> Reaktor [T D>
gebildete Produkte

-

0
Anzahl der Komponenten
Stoffmenge der Komponente A,

gl
Gramm-Atom des Elementes h
im gesamten Reaktionsgemisch
Koeffizient von Element h
ndenStmmerformelivon’s; h=1...L, Anzahl der chem. Elemente

Satz von der Erhaltung der Masse

VA 4V, A+ VA,

i

i/ﬂ‘n‘ =b,

2.1.3 Thermodynamik chemischer Reaktionen

Zustandsdiagramm fiir Ethen

T=250 °

s sis cssanse
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Temperaturabhéngigkeit des Gleichgewichtsumsatzes

X', =

K, >>1
nahezu irreversibel

Exotherme Reaktion

Endotherme Reaktion

K,<<1
nur geringe
Umsétze
T
2.2. Reaktionsmodellierung
2.2.1. Reaktionsgeschwindigkeit
2.2.1.1 Grundbegriffe
Grundbegriffe der Mikrokinetik
Aligemeiner kinetischer Ansatz K= fl (])*fz (C,)
L» Il e
—Ea
k=kye
bendtigt:  Teilordnung m;
StoB3faktor ky
e Reakii windigkeft (rate) l Aktivierungsenergie E,
Gesamtordnung Zm
homogen: R [ mol ]
Ve dt I_h m‘J
heterogen: 1 dn I mol
no= =
my, dt I_h kg
Aquivalentreaktionsgeschwindigkeit
n 1 1 dn [ mot |
= 4+ = — — = 2
v, v, V, dt lhmJ




Bestimmung des Reaktionsmechanismus

Die irreversible Reaktion

2A+B —» AB
wurde kinetisch untersucht. Die Produktbildungsgeschwindig-
keit korreliert mit folgender Beziehung:

_ 072¢’c _ OR2[AF[B]

.
= H2c, 1+2[A]

Welcher Reaktionsmechanismus kann vorgeschlagen werden,
wenn weiterhin bekannt ist, dass (1) das Intermediat ein Assoziat
der Reaktanden ist und (2) keine Kettenreaktion stattfindet.

0. Levenspil,Chemicul Reaction Engincerng. Joh Wiey & Sons Inc, New York, 1972.5.1

Hypothesis Il

A+B2AE oo =48]k [4,5]
AB 4 A AB
Steady state: T ][B]—kz [AB *]—k3[AB *][A]"' ka[AJ;]: 0
1 kl4)[B]+k,[4,8]
i ]
_ kil [AP[Bl+ ki, [4,B][4]  k,[4,B)(k, +K;[4]) _ keke)[4F[B]- ok, [4,B]
4= ky +k,[4] k+kl4] ky +k,[4]
‘o _%{Ar (5]

. P =
ireversible reaction 42

k.
1+2|4
R4

Energiediagramm einer elementaren Reaktion

ENDOTHERM EXOTHERM

Energie der reagierenden Molekile
Energie der reagierenden Molekile

Reaktionskoordinate Reaktionskoordinate




EinfluB der Temperatur auf die Reaktionsgeschwindigkeit

o Aktivierungsenergie
Temperatur ’C | 19 kcal 40 keal 70 keal

0 107 107 1
400 7x10% 10% 2x10%
1000 2x10% 10% 10%
2000 10%° 10% 2 x10%
In k
z

Anstieg= -E/R

Anderung der Aktivierungsenergie mit der T
:> deutet auf eine Anderung des reaktions-
bestimmenden Schrittes hin

2000 K 1000 K 463 K 376 K

2.2.1.2 Formalkinetische Ansétze

EinfluR der Reaktionsordnung

r=kcn

¢, =1mol I'; k=1031""mol ™ s -1

¢, mol/l

0 1000 2000 3000 4000 5000




Konzentrationsverlaufe bei Folgereaktionen

K, K, K,
S0 Sy S0,
k, k, k,
1 1 1
09 09 09
08 08 08
c
5§ o1 o7 07
T o 06 0
T 05 05 05
8
N o4 04 04
S s 03 03
02 02 02
01 04 o1
o o+ o
o 1 2 3 a4 5 0 1 2 3 4 s o 12 3 4
Zeit

Geschwindigkeit einer enzymkatalysierten Reaktion

ky
E+Se==E —“» E+P
:

Michael-Menten-Gleichung

2Fall  c>>Ky
de, _, CCro dep _keicpy
—= == = ke =Tux
dt K+ R ¢ &

1.Fall  ci«Ky

dc, _ ks
—E=tieg
dt KM 'SVED

K 3Fall  c.=K, o
1
=5 Thax
2213 Formalkinetische Ansaétze fiir

heterogen-katalysierte Reaktionen




Influence of the Catalyst
on the Selectivity of a Reaction

CH,CHO Cu 250...300
CH, + HO AlLO, 300...450
| cH, + Ho + 1 AlLO,/ZnO  420..450
CH,CH,0H | CH,COCH +HO + H, Cu/Cr,04 300
[ | cH,COOCH, + H, Cu-Ce 300
[ | cH + H, + cO by A
C,H,OH + H0 Na 350

Teilschritte einer heterogen-katalysierten Reaktion

Transport aus der
Edukt an die Glrenzschichl Porendiffusion

Filmdiffusion

Adsorption, Reaktion
und Desorption

Produkt

o0 98.12.03.01

Konzentrations - Ort - Verlauf am Katalysatorkorn

Gas Film Korn
! Ln ry
: kinetisches Gebiet
s
S h
E [ Porendiffusion
8 '
5 1
= H kinetisches
| Gebiet
'
'
v
: Porendiffusion
'
Ortskoordinate 1
Filmdiffusion
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Langmuir Isotherm

Oberflachenreaktion als limitierender Schritt
Langmuir-Modell

allgemein

< A +B —> C
auf der Oberflache: Apor + Bagon — [}
[ _d k k
o= Pc =k 0, 0, =k APA sPs
dt (1+k s +kgPg ) (1+K,Ps +KePs)
‘ k - Geschwindigkeitskonstante; k,, - Adsorptionskonstante von A; kg - Adsorptionskonstante von B ‘

1. Grenzfall: A und B werden nur schwach adsorbiert
kn <<1, kg<<1

: bez. Aund B: 1. Ordnung
Tt =KKa Pa Kg P =K PaPg

insgesamt: 2. Ordnung

2. Grenzfall: A wird schwach adsorbiert
B wird stark adsorbiert
k, <<l<<kg

bez. A: 1. Ordnung
— KaPa Ks Ps - Pa bez. B : -1. Ordnung
" (1+kgps) (1+ks Ps) s

Insgesamt 0. Ordnung ?

Surface reaction as rate determining step
Eley- Rideal-Model

On the surface: Ajseos + Bas = C

dp, KAP.
c-k@ —k—aPA
dt A Ps (+k.py) sPs

o=

11



LANGMUIR or ELEY- RIDEAL

Ao+ Bpaon — C|  [BERIpaEesrat

1ot | ko e KaPa =K —kO, p. =k’ KxPa
KO S i kpa st APo = Tirkapy)
3.p,> 1 kO, 0=k K e L
(ks +tkeps)* — Pa
r,,,| Torr
0
Pa Pa

Elementarschritte katalytischer Reaktionen an aktiven

Oberflachenzentren
Elementarschritt Aufspaltung_ Kniipfung
von Bindungen
‘Adsorption und Desorption _
a) z + NHy(g) — H,N; keine.
BrHY  —H keine
Dissoziative Adsorption (bzw. assoziative Desorption)
2 2: 4 Hy® T A-A
b) 22 + CH,(®) — CHyeez + Hemez A-B
©) 22 + H;CmCHy(g) — z---H,C—CH, A-A
&2 4 CH, e Hewez 4 (GH A-B
Dissozative (und assosiative) Oberfschenreaktion
22+ (CHy)--z — Hewez 4 20--CHy~CHy ooz A-B
Reaktive Adsorption (bzw. Desorption)
a) He--z + C;H,(g) —+ CyHy--ez Ase-z,
s
b) H,C=CH, + D—-D(g) + = —+ 2:--H;C~CH,~D 4 D=z A-A
1
©) 2--HyC=CHyoz + Hy(®) + 2 — 2---CyHy + 2 + Hovez Be-ez,
A=A

Reaktion zwischen Gas und Adsorbat

) Hg) + He--z — Hy) + 2

b) 2H--z + C;H,(®) — 22 4 CHg)

©) He-ez 4 Dafg) + 7 —+ 2+ HD(g) + D=z Bz,
B A-B

) D--z + HyC=CH~CH,(g) — DH,C~CH=CHy(@) + H-z A=z,  Ewoo,
B-C/ A-B,
D-E C-D

Hougen-Watson-Geschwindigkeitsansatze |

_ (kinetischer Term) (Potentialterm)
(Adsorptionsterm)"

Kinetische Terme fr heterogen katalysierte Reaktionen
‘Adsorption oder Desorption geschwindigkcitsbestimmend fir A, + A; 2 4
Adsorption von 4, k,
Adsorption von 4, k5
Desorption von 4, k,K _mit K = Gleichgewichiskonstante der Reaktion
Dissoziative m ’
Adsorpion von 4, %k, mit n, = Anzahl de an der Reaktion betclgien akiven Zentren
prew - —
Reaktionstyp Ay AyAytAe Ak Aysdy Ak Ay Ay b A,
molekulare )
Adsorplionvon 4, kK, knK, ko KoKy kKK
dissoziative
Adsorptionvon 4, kK, kK, K= DK Ky k(= DK Ky
4 nicht adsorbiert n K
4: molekular adsorbiert K+Ki KKy kK WKy
e nicht adsorbiert - kK, kK, kK, kK,

12



Hougen-Watson-Geschwindigkeitsansatze Il

‘Triebkraft heterogen katalysierter Reaktionen

Reakiionstyp Avmdy A mA A Ak Aymd, Ak Ayedy A,
geschwindigkeitsbestim-

‘mender Schritt

Adsorption von A, P=pidK pi=pspdK py—pslKpy Py =pspulKpy
Adsorption von 4, - - P2—pslKp, P2=pspilKpy
Desorption von 4, P=palK pilpa=ps/K pipr=pslK pipalps = palK
Oberflichenreaktion PP p=psPdK  pipr=pslK pupy—pspdlK

Adsorptionsterm heterogen katalysierter Reaktionen (Der allgemeine Adsorptionsterm
(+ K, py + Kypy + Ksps + Kapa+ Kipi)" ist entsprechend nachfolgender Aufstellung zu substi-
tuieren. Ist cine Komponente 4, nicht vorhanden oder ist sie nicht adsorbiert, wird der jeweilige
Ausdruck K,p, = 0. Der Index / steht fiir cine inerte, aber adsorbierte Komponente £.)

Reaktionstyp Ayd,  AAyt AL At Ayedy A+ Ay Ay A,
von 4,

bestimmend, A7y

ersetat durch Kipsl  (Kipspal®) (KipslKp)  (KipspalKpy)

Wenn Adsorption von A,

bestimmend, wird K, p,

ersetzt durch - - KapsIKp) — (KapspulKp))

‘Wenn Desorption von A,

bestimmend, wird K, p,

ersetat durch KK (KKspilp)  (KKspip)  (KKspupalpd)

‘Wenn Adsorption von A,

‘mit Dissoziation

von 4, bestimmend,

wird Ky py ersetzt durch (K,ps/K)'?  (KipspalK)'™ (Kyps/Kp2)'™  (KipspalKpn)'®

‘Wenn Gleichgewichts-

adsorption von A, mit

Dissoziation von 4,

auftitt, wird Kip,

ersetzt durch (Kip)'"? (Kip)'"? Kip)'? (Kip)'"*

Hougen-Watson-Geschwindigkeitsansatze llI

(kinetischer Term) (Potentialterm)

(Adsorptionsterm)"
Ad i indigkeil i fir 4, + 4, 2 4,
molekulare Adsorption von 4, n=1
molekulare Adsorption von A, n=
dissoziative Adsorption von A, n=2
Obertia N A " 4
Reaktionstyp A 2 Ay A2 A3+ A, A+ A, 2 Ay A+ A, 2 A+ A,
A, (und gegebenenfalls 4,)
molekular adsorbiert 1 2 2 2
A, dissoziativ adsorbiert, 2 2 3 3
A, molekular adsorbiert
A, dissoziativ adsorbiert, 1 2 1 2
A, nicht adsorbiert
A, molekular adsorbiert, 1 2 1 2
A, nicht adsorbiert

Ableitung eines kinetischen Ansatzes

In einem gradientenfreien, kontinuierlich betriebenen Kreislaufreaktor wurden fiir die Reaktion

Ni
CO +3H, == CH,+H,0
(A1) (A2) (A3) (A4)
kinetische Daten zur angigkeit der Bi indigkeit R, von den H,-und CO-

Partialdriicken sowie von der Temperatur erhalten. Der Ableitung der Kinetik des Reaktionsablaufes
wurden folgende Einzelschritte zugrunde gelegt :

co+2z —».kk' Cz+ 0z o)
H,+22 :ﬁz 2H-z @
C—z+2H—z —% , HC-z+22 ®)
H,C—z+2H—z — " 4 CH,+3z @)
Oz +2 Hwz —% 5 H,0+3z ®)

Zur Ermittlung eines kinetischen Ansatzes, der die MeRergebnisse gut beschreibt, wurden folgende
Annahmen getroffen :
- Die Adsorptionsgleichgewichte nach Gl.(1) und (2) sind eingestellt.
- Die Hydrie g des Ol & C---z zu der H,C- pezies ist der
bestimmende Schritt (3)
- Die Schritte (4) und (5) verlaufen gegeniiber Schritt (3) sehr schnell.

13



Grundtypen von Katalysator - Desaktivierungsmechanismen

Aktiver

a)

b) Thermische Sinterung

o) Vergiftung

d9 Verlust tber
Dampfphase

Catalyst deactivation

__rateatwhich thepelletconverts A
" rateofreaction of Awithafreshpellet

3
n . n
—r, =—fha=kcha=kye Rcia

Ao

Example: First order reaction and first order deactivation

da
—r =kc,a and -—=kya
S dat
a=ae™
For unit initial activity a,=1
dc, o
——2=ke™*'c,
dt
o i
J:‘ﬁ:."ke'*"'cﬂ whereas fea‘dx:le“‘ s
w CA 0 a Inin -
-
K (et k
—(Incp-Incyy)=———(e™*' —1} for t—ce: INC, =INC,. +—

Intercept =Inin S22 =1nX_
— Co ko

ko ko

Slope=-k;

2.2.1.4. Gas-Feststoffreaktionen

14



Kinetik von Gas/Feststoffreaktionen

Reaktionslimitiert:

Adsorptionslimitiert:

Desorptionslimitiert:

Aw.g t Ay —= Aag
X
Y#
ki
Y# T A+ z

Rk, g LK (KK oy
- 1+K,p,+K,p,

gk 2o IK KK p
"I (KL KL+ K )p,

p =K KKy
1+ (K, + K,K,)p,

-R=k,

Lad

K, = K
kl.des
K, =
K
k
K. = Ko
Tk

2.2.2. Kinetik von Stoff- und Warmetransportvorgangen
2.2.21. Molekulare Transportvorgange
Gasdiffusionskoeffizienten
o) "
System T(K) Drz (cm s ) System T(K) Diz (em s )
Hz /CHy 316 0,809 CO /Luft 282 0,196
102 316 0,891 355 0,290
/NH3 298 0,783 ICoHs 273 0,151
IC2HsOH 340 0,578 IHz 273 0,651
ICzHs 298 0,602 Nz 288 0,192
ICH4 288 0,694 102 273 0,185
ICsHs 300 0,450 ICO; 282 0,152
CHy /N2 316 0,237 Luft /NH; 273 0,198
102 294 0,215 ICsHs 298 0,096
395 0,383 ICl; 273 0,124
517 0,613 /C:HsOH 298 0,132
707 0,917 IHg 614 0,473
840 1,420 1802 273 0,122
ILuft 282 0,196

15



2.2.2.2. Diffusion in porésen Medien

Diffusion in porésen Festkorpern

A o<<d A >d
molekulare  molekulare Knudsen- (o] i
Gasdiffusion  Porendiffusion diffusion diffusion Diffusion

A~ mittlere freie Weglénge, d - Porendurchmesser

2.2.2.3. Stofftransport an Phasengrenzflachen
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Stoffiibergang
Fluide Phase Il Feste Phase |
Filmmodell
Cir \
tatséchlicﬁ/er
c
Verlauf £ g
3
i,
turbulent laminar
y 0
m 20 D
Stoffiibergangskoeffizient: /1, = —-
Sherwood-Zahl: Sh = ﬂ D - Diffusionskoeffizient im Fluid [m?Zs]
2 w - Stromungsgeschwindigkeit  [m/s]
w [ v - kinematische Zihigkeit [m2s]
Reynold-Zahl: Re = — | -OrtsgroRe [m]
v - Dicke der Grenzschicht [m]
v
i b Se = —
) Schmidt-Zahl: C )
VISKOSITAT
griech. viskos.
Unter Viskositét versteht man die Eigenschaft einer Fliissigkeit, der itigen i Vi g

zweier benachbarter Schichten einen Widerstand (Zahigkeit, innere Reibung) entgegenzusetzen,

(DIN 1342 T 1, 2, (Okt. 1983, Febr. 1986) u. 51550 (Dez. 1978).

Dieser nicht nur bei Fliissigkeiten, sondern auch bei Gasen u. sogar bei Festkérpern zu beobachtende
FlieBwiderstand wurde schon vor 300 Jahren von Sir I. Newton (1687) mit der Schubspannung (t) und
der indigkeit (D) Geschwindigkei alle beim FlieBen) verkniipft: t=n'D.

Dynamische Viskositat: n=t/D [Pas, friiher Poise (P) ] Verhaltnis der Schubspannung zum
Geschwindigkeitsgradienten senkrecht zur Strémungsrichtung.

Kinematische Viskositat: v=n/p [m?/s , friiher Stokes (St)]  p — Dichte

Bei Losungen unterscheidet man die Viskositat der Lisung 1 und die des Losungsmittels 1g; der Quotient aus

beiden Grdfien heifit Viskositéitsverhaltnis oder relative Viskositt. Bezieht man die Differenz 1i-1, auf die Viskositat des
Lésungsittels 1, 5o erhélt man die in der Praxis wichtige relative Viskositéitsinkrement 1=(11-1o)/1, bzw. nach Division
durch die Konzentration die reduzierte Viskositét.

Dynamamischen Viskositéten: ( T = 18° C, Angaben in mPars): Ether 0238
Chloroform 0,579
Benzol 0673
Wasser 1,056
Ethanol 1,22
Terpentindl 1.9

Ricinusol 1060
Glycerin 1600

sasooiizo CD Rinpp Chemisieikon, Thiem.

Stoffdurchgang Gas/Fliissigkeit

Phasengrenze

Fluid | Fluid Il

Gas Fliissigkeit

17



2.2.3 Zusammenwirken von Transportvorgédngen -

Makrokinetik

2.2.3.1 Gas-Feststoff-Reaktionen

Nichtkatalysierte Gas-Feststoffreaktionen

unter a Grd

227nS (s)+30,(9) —» 22ZnO(s)+2 S0, (g)
4FeS,(s)+110,(g—> 8S0,(g)+Fe,0,(s)
Fe,0,(s)+4H,(g) —» 3Fe(s)+4H,0(g)
Ca0 (s) + SO, (g) + 0.50,(g) —» CaSO, (s)
CaCo; (s) —>  CaO(s)+CO,(g)
UO,(s)+4HF (9) —>  UF,(s)+2H,0(g)

unter GréRenanderung (Schrumpfung)
C(s)+0,(99 —> CO,(9)
2C(s)*0,(9) —*> 2CO(g)

0- 1000 °C

C(s)+28(9) >  Cs,(0)
NaNH, (1) + C (s) "““» NaCN (/) + H, (g)
Na,SO, (Lésung) + S (s) —» Na,S,0, (Lésung)
UF,(9)+F,(@) —> UFy(9)
FeTiO, (s) + 3 Cl, (9) + 3C (s)
—> TiCl, (/) + FeCl, (s) + 3 CO (g)

Verhalten von abreagierenden Festkorpern

Initial
unreacted
particle

Time

Initial
unreacted
particle

Partly Completely
reacted reacted
particle particle

Flaking ash or gaseous
products cause
shrinkage in size

18



Konzentrationsprofile bei der Abreaktion
eines nichtporésen Festkorpers

VA (@) VoA () ——= VA (9) + VA (9)

Modell | Modetl 10
Gasgrenzschicht Gasgrenzschicht
eakionstaniger

Festsor A Produit 4,
& reaktionstahiger
§ 3 Festatort 4;
J’ G
g |
| s
0
LI ) &=
D
Modell 1
—_ Gasgrenzsehich Modell vV
Gasgrenzsenicht
Produkt A eakonstinger
reaidionsfiniger Feststolt A
Feststo 4 .
o ]
ﬂwj : o ' :
Be 0 R v FEEEEY

Reaktionsfortschritt bei der Reaktion eines spharischen
Partikels mit einem Fluid

. T
L : T
N~ ] Particles of constant size
>3 Shrinking paricies Gs fim difusion
~J / Stokes regime. | ntrols |
08| — >  Reaction controls___| 08 Chemical reaction
coniols
<
~ Ash layer difusion
< rirols
osf— 05 hrinking partices
. Stokes regime
& | Partcles o constant sze < Large, trbulent regime
Z Gas fim diffusion T Rescon contrs
04— Chemical reaction _~ 1
conirols
Ash layer diffusion /
contols
h -
f
02 [ 06 08 10 10
thr
0. Levenspiel Chemical Reacion Engineering. John Wiley & Sons, New York 2 ed. 1972.p. 374

Widersténde bei Gas/Feststoffreaktionen

reaktionskontrolliert

1= T Reaut
mit k= k, exp(-EJRT)

filmdiffusionskontrolliert

wh el K

Film ,Asche* Reaktion

Reaktionsgeschwindigkeit

T,o - Partikelradius bei
- aktueller Partikelradius

- Geschwindigkeitskonstante

- eff. Diffusionskoeffizient

- Stoffiibergangskoeffizient
bezogen auf das fluide Medium

O 72

>

y

Temperatur




Fluid-Solid Reactors

-
[l
K‘ jos.mw

o
L

O Levenspiel,Ch

(a) countercurrent,

(b) crosscurrent,

(c) cocurrent plug flow;

(d) intermediate gas flow, mixed solid flow;

(e) semi-batch operation

I Reaction Engineering._John Wiley & Sons, New York 24 ed, 1972, p. 379

2.2.3.2. Heterogen-katalysierte Gasreaktionen

Konzentrations - Ort - Verlauf am Katalysatorkorn

Gas Film Korn

Konzentration

kinetisches Gebiet

Porendiffusion

Ortskoordinate

Filmdiffusion
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Damkohlerzahl vs. ext. Wirkungsgrad

Text

o1 0 1 0

M. Baerns, Chemische Reaktio

ik Georg Thiome Verlag Stutigart, 1992, 5. 114

Porendiffusion und Reaktion

Stoffbilanz:

Austrittsmenge - Eintrit + I Menge| =0

—ﬂrpzD(C:;:j +7rrP2D((Z;A) +k,c(2mrAx)=0
Aus Ei

in

Die cosh-Funktion

21



Hyperbolische Funktionen

y =cosh x
y=tanh x 050
040
-4 -3 -2 -1 ’ 1 2 4
0,
0.0
s 4 1 \ s
*x=0,3 x=3
F
tanh x =
e +
Porendiffusionshemmung
it der di clc, von der Abhéingigkeit des Porennutzungsgrads 1 vom Thiele-
i i ge x/L fiir Werte des Modul fiir verschiedene Reaktionsordnungen
Thiele-Moduls @ bei einer Reaktion 1.0rdnung
10
0f
0f
m=0
O
1N
m=1
02
m=2
PR O
smensionsiose Linge 0/4 0,6 w 210 Lp 5,0 10’0 2 ’0
¢ —
Porennutzungsgrad
y=tanh x Y Goa®
tanh x = =
0.40 e +e™
-4 3 -2 -1 1 2 3 4
-0,
0,80
x=0,3 x=3
Fir ® <0,3 gilt: tanh ® < 0,3 und somit
r
= 76'[/ =

n

r

tanh @ <
(o}

Fiir & > 3 gilt:

tanh ® =1 und somit
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Katalysatornutzungsgrad und Katalysatorform
10
08 ~o
05 A d
04 N
NN
T 03 A
[ |
02 '
| - Katalysatorplatte, Reaktion 1.0rdnung
015 N no- Reaktion 2. Ordnung
\\ Il - Kugel, Reaktion 1. Ordnung
01 IV - Zylinder, Reaktion 1. Ordnung
! 01502 0304 0608t 152 3 4 567810
Day —*
k, L*c, """ Kk, - auf Volumeneinheit bezogene k
Dall =———*— ¢, - Konzentration von 1 an &uRerer OF
D,- effektiver Diffusionskoeffizient
L - Léngenmat}
Katalysatorwirkungsgrad vs. Thiele-Modul
Abhéngigkeit des Kataly i  vom Thiele-Modul @, fiir
Arrhenius- y und Praterzahlen B
100 1
500 7=10 500- 7=20
100 100
50 50
10 10
P P
& - & 1 g;
05 8 05 -y
o 0
014 3 o1 —03
0,05 2 0,05 01
0
0,01 Z 001 =
0,005 6 0005 o6
8 -0,8
0,001 0,001 }
05 1 510 50100 500 1000 1 51 5 0 0 100 000
Dy [P R—
k'S, c e g (EMR)D e, _(T-T),, ~A=0 isotherm =L
= = b= B> 0,3 stark exotherm "=k
B <0 endotherm
M Baerns, Chemische Georg Thieme Verlag Stugart, 1992, 129

Katalysatormuster

Hydrierkatalysator Hydrierkatalysator Oxidationskatalysator

hitp:/fwww.basf. htm?id=-2-_fe*4bsf300




Thiele-Moduli fiir ausgewahlte exotherme Reaktionen

Reaktion O B Y
NHs-Synthese 1.2 0,000061 29,4
Synthese héherer Alkohole aus COund H, |- 0,00085 28,4
Oxidation von CH;OH zu CH,O 1,1 0,0109 16,0
Synthese von Vinylchlorid aus Acetylen und |0,27 0,25 6,5
HCI

Ethylenhydrierung 0,2-2,8 0,066 23-27
Oxidation von H, 0,8-2,0 0,10 6,7-7,5
Oxidation von Ethylen zu Ethylenoxid 0,08 0,13 13,4
N,O-Zerfall 1-5 0,64 22,0
Benzolhydrierung 0,05-1,9 0,12 14-16
Oxidation von SO, 0,9 0,012 14,8

Temperaturabhéngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante
bei Stofftransportbeeinflussung

homogen  heterogen-katalysiert
Ink
0, v v

P e —

AT N i
Ng<<l1 Mg <03 Ny = -

VAT R [BAVAN r

Ey=0 Eyg=1/2E, E,=E,

| - Stoffiibergangslimitierung:

1l - chemische Reaktion
IV - Ubergangsbereiche

2.2.3.3. Fluid-Fluid Reaktionen
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Ausgewahlte Fluid/Fluid-Reaktionen

Reaktionssystem  Beispiele Verwendeter Reaktor
gasformig/fliissig
Oxidation Ethen zu Acetaldehyd Blasensaule
p-Xylol zu Terephthalséure Blasensaule
Propen zum entspr. Epoxid Blasensaule
Abwasserreinigung Schlaufenreaktor (Airift)
Chlorierung von Paraffinen Blasensaule
von Ethen Blasensaule
von Benzol und Benzolderivaten  Filllkérperkolonne
Hydrierung von Kohle Blasensaule
Alkylierung von Benzol und Ethen Blasensaule
Absorption mit HNO,-Herstellung Bodenkolonne
Reaktion

H,S0,-Herstellung
Entfernung von CO, und H,S aus

Filllksrperkolonne

Abgasen Filllkérperkolonne
fliissighfilissig
Reaktivextraktion Metallsalz-Extraktion gepulste Bodenkolonne
igsaure-Extrakti

Herstellung von

Aromatenderivaten  Nitrierung von Aromaten Rilhrkesselkaskaden
disk. Ri
Rihrkesselkaskaden

Sonstige Furfurol aus Xylose-Extrakten  disk. Riihrkessel

Esterverseifung und -hydrolyse

Sprilhturm

Oberflachenerneuerungstheorie

PG

Gas Flussigkeit
'

r‘f Cis

@ i

®
@@

Vermischung

&:_ ) Fluidelement

egroe E_Fitzor, W_Fritz, G. Emig_Technische Chemie, Springer: Berlind. Auflage. I

Stoffdurchgang Gas/Fliissigkeit

Phasengrenze

Fluid |
Gas

Fluid Il
Flussigkeit

J,
B,
B,

H

- Stoffmengenstromdichte
- gasseitiger Stoffiibergangskoeffizient
- flu iger Stoffiibergar

- Henry-Koeffizient

25



Abreaktion in der fliissigkeitsseitigen Grenzschicht

dy
[
Fluid | Fluid Il
Gas Flissigkeit
c i,l‘
T Cu
8

Konzentrationsverlaufe in Gas und Fliissigkeit bei
Stofftransportbeeinflussung

Bi(9) +B, () — By()

a langsame Reaktion: Ha<0,3, E=1
b Reaktion mittlerer Geschwindigkeit: 0,3 < Ha < 3
¢ schnelle Reaktion: Ha> 3, E~ Ha
d momentane Reaktion in der Phasengrenzschicht: Ha > 3,
Y Dy oy
E=142 221 84
b
e momentane Reaktion in der Phasengrenzfliiche: ¢} = 0

2.3. Experimentelle Bestimmung kinetischer Daten

2.3.1 Laborreaktoren
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Allgemeine apparative Gesichtspunkte

Satzreaktor Strémungsrohrreaktor

Vorteil * keine Strémungsregelung differentielle und integrale

Betriebsweise mdglich

on-line Probennahme

Nachteil « Aufrechterhaltung der « Aufrechterhaltung von turbulenter
Isothermie Stromung bei hohem L>>dg;,
« Homogenisierung der Reak- « Druckabfall bei groRer Strémungs-
tionsmischung bei t = 0 geschwindigkeit

tReaktion = thomogen (Fehlerquelle)
« hohe Riihrgeschwindigkeit

Satz- und Stromungsrohrreaktor fiir kinetische Messungen

C 1 Cio 1
o X I, X
&
0 0 0 0
0 t—» 0 Va_ —
%

Integralreaktor zur Gewinnung kinetischer Daten

1. Zumischung der Zwischenprodukte

Cio Cy =Cio=lcy
C20 C20=Cpo=AC,
i I
v 0 1 .
\
2. Kombination von Integral- und Differentialreaktor
Cio Cu Cis G-Ac
v oo Y
Integralreaktor Differentialreaktor

3. Integralreaktor mit Zapfstellen

mittlere  Konzentration

27



Riickvermischungsreaktoren fiir kinetische Messungen

(a) inuierli e , ideal

CiMisch = Cia ,Wenn Vi /V—=co

(b) mit
Charakterisierung von Laborreaktoren
Reaktor ~ Umsatz Arbeits-  Analytik Temperatur-  Konstr. Eignung
weise verhalten Aufwand
Differential- X< 5 % different. schwierig ~ etwa isotherm  gering * einfache Auswertung
reaktor * Katalysatoraktivitits und -
selektivitatsbestimmung
Integral-  X>50% integral einfach  T-Profil gering « praxisnahe
reaktor Prozefientwicklung

Verfolgung der
Katalysatordesaktivierung
Malstabsiibertragung
nicht fiir exakte kin.
Daten

Differential- ~gering bei differentiell einfach etwa isotherm  hoch fiir komplexe Reaktionen

kreislauf- einem gradienten- « Aufklérung von
reaktor Durchlauf frei Reaktionsmechanismen
« direkte Messung von RG
insgesamt « schnelle Desaktivierung
hoch des Katalysators
« Kontrolle der DuchfluBge-
schwindigkeit

Priifung auf Stoffiibergangslimitierung

Stromungsreaktor| Kreislaufreaktor

Stoffiibergangshemmung

M ot

=const

N Gesamt

v

V- Volumenstrom oder lineare Strémungsgeschwindigkeit
my, - Katalysatormasse
n - Stoffmengenstrom

28



Festbettreaktor fiir kinetische Messungen

Festbettreaktor
Katalysatorschilttung
Glasfritte
Rihrvorrichtung
Heizspirale
Waschflasche mit Frittenplatte PI
Dewargefalt
Kihifalle
Mischgefat

3 SURBVRVAR(A 10 Aktivkohlefilter
s L 3 11 Perlgefalt

4 12 Drucklufiflaschen
vafistolel 13 Wasserstofflaschen
" o 14 Kohlenwasserstoff-Analysator
oo 15 Waschflasche mit Wasservorlage
P, bis P, Gasmischpumpen

< Absperrventil
% Dreiwegabzweig

cCoNONAWN -

isothermes— |
Saizbad

"= Handregelventil

M_Baerns, Chemisch Georg Thieme Verlag Stuigart, 1992, 175

Laborreaktoren fiir Gas-Fliissig-Systeme

ScmniltA-B

Rotor- to
(blatter)

gradientenfreier Reaktor

L]

Fallfilmabsorber Kugelabsorber Laminarstrahlabsorber

E_Fitzor, W_ Fritz, G. Emig_Technische Chemie, Springer. Berlind. Auflage. 19955439

2.3.2 Auswertung kinetischer Messungen
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Differentialmethode zur Bestimmung kinetischer Daten

c
Graphische Ableitung der Geschwindigkeit *

Cas
Ca2

r=vke" .
k
Inr=invk +ninc, ra
Inr 4 r= 1+}écv
r i
" K
K
In k !
s Ing c;
Methode der initialen Reaktionsgeschwindigkeiten
—_ dCAOJ In (-r,)
o A
Fa=— cho‘z
CM‘Z
n
dc,
Cro3 ry=— (;t‘”
In k
-
t _—
Inc,y
= chn —kc"
at
In(-r,) =ninc,, +Ink

Integralmethode zur Bestimmung kinetischer Daten

&)




Kinetik heterogen-katalysierter Reaktionen

o

Ldn _ lan _ L dn _ladn
Vv dt ?ﬁdl My dt “e).= dr
Reaktorvolumen (Ka & (K N Enzahlder%
9 an . PR . .
Y(EX) = o= Wby 77n:V(1—X)—V(1—X—:iX):VdX
t

mit m=dm ergibt sich :

v

Stromungsgeschwindigkeit

3. Chemische Reaktoren und ihre Auslegung

3.1. Ideale Reaktoren

3.1.1 Stoff- und Warmebilanzen

Stoff- und Energiebilanz

lDu' Bilanzréume
—_— 1_“ 1 —
Dy \% f—’
Dm
W =nio—-ni+R 1, eintretender Stoffstrom  [mol/h]
i; austretender Stoffstrom [mol/h]
98, div(uc,)+div(D® grad ¢,)+ > v, r; R € A durch

Akkumulation Konvektion Diffusion 'Reaktion| Reaklion =]

W Akkumulation [molh]
U lineare indigkeit

[m/s]
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Betriebsarten von Riihrkesseln

A+B—>= C

B—ll—

A+B A

bk

\ LLTF,C el
o

bk

diskontinuierlich halbkontinuierlich

V = const V=f(t)

c=f(t)

halbkontinuierlich

V=f(t)

¢, = const

A
halbkontinuierlich kontinuierlich
V = const V = const
c=f(t) ¢, = const

3.1.2. Diskontinuierlicher Riihrkessel

Stoffbilanz des diskontinuierlichen Riihrkessels

ac

Akkumulation Konvektion

7{’ —div(uc,)+div(D® grad ¢,)+ Y v, r;

Diffusion

'Reaktion|

Stationdr: W =0 bzw.

Diskont.: 1, = n;, =0

lD, . Bilanzréume
— 1_“ 1 —
By, —
Dvu
W =nio—-ni+R 1, eintretender Stoffstrom  [mol/h]

i; austretender Stoffstrom [mol/h]
R | durch
Reaktion [mol/h]
W Akkumulation [molih]
U lineare indigkei
[m/s]
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Riihrkessel fiir den Satzbetrieb

Motor

flexible
Kupplung

Stopfbiichse

Dampf-
ettt

Thermo-
meter

Turbinen-
rihrer

Kondensataustritt

E. Fitzer, W. Fritz, G. Emig, Technische Chemie
Springer, Berlin4. Auflage, 1995, 5. 185

Graphische Bestimmung der Reaktionszeit im
Satzreaktor

A —» B

; dx
(r)v=n 0

.
[:A!w )

' o

(2 Fliiche =
K Fliche =t

Adiabate Trajektorien fiir irreversible Reaktionen

N endotherme Reaktion exotherme Reaktion
X hy>0 Ah <0

Ahg
isotherme Bedingungen

AT T T ) Zunahme an Inerten

Abnahme an Inerten

Abnahme an Inerten

Max. adiabate Temperaturerhhung

33



Adiabate Trajektorie bei einer exothermen Gleichgewichtsreaktion
im Satzreaktor

mit K, =f(T)
X 4

1

1+ 1/K(T)

et
To Thvax T

C,, - gesamte mittlere Warmekapazitat des Reaktors
c, -mittlere Wéremkapazitat des Reaktionsgemisches

Optimaler Umsatz im Satzreaktor

Optimale Wahl des Umsatzes

?

x

max. Produktions-
leistung

minimale Kosten

E_Fitzor, W_Fritz, G Emig,

Technische Chemie, Springer Berlind. Auflage 1995, 5. 207

3.1.3 Kontinuierlicher Riihrkessel
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Stoffbilanz

le Bilanzraume

Wi - R

Stationar:

Nio 74l /——P I:’r.AUS mu" == - Niaus
bk
|

Je, ) Y
o, == div (uc,)+div (D *igrad (,HZ Uiy
Akkumulation - Konvektion Diffusion Reaktion

i, eintretender Stoffstrom [mol/h)
sc ;" austretender Stoffstrom [mol/h]
w=0 bzw. — =0 4
St R Mengenanderung durch chemische
¥ Reaktion molih]
W Akkumulation {moli]
U lineare Strémungsgeschwindigkeit [m/s]

Graphische Bestimmung der Verweilzeit
im kontinuierlichen Riihrkessel

aligem. V = const.
Ve
Fliche =7 = —A2
0 nao
¥
\ Bedingungen
im Reaktor
und am Reaktorausgang
Xy 0 c Sho

Material- und Energiebilanz fiir reversible exotherme
Reaktionen im kontinuierlichen idealen Riihrkessel

Optimuz point of
intersection of energy and
material balance curves

Temperature {00

Not enough
et e

-
S Too much st
produced, not
enough inerts.

Ty, feed temperature
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Arbeitspunkte adiabater kontinuierlicher idealer Riihrkessel

Exotherme Reaktion 1. Ordnung Exotherme reversible Reaktion 1. Ordnung

Umsatz bei konstanter
Verweilzeit, © = const

Adiabate Trajektorie

Sprunghafte thermische Instabilitét eines kontinuierlich
betriebenen Riihrkesselreaktors

Kriterium fiir stabilen Arbeitspunkt:

124

dar

XA XA

1
<
AT,

r=const adiab

. 4

TE 1 T02 TD 3 TB

v

3.1.4 Idealer Stromungsreaktor
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Bilanzierung des idealen Stromungsrohres

X
aX,
L z
Nao B . n
" na—» dV [ na+dm N
Vo,C0 Vi,cap

L - Reaktorlange
Z - Ortskoordinate

Verweilzeit im kontinuierlichen Strémungsrohr

ax.
—r

Xpo=0 Vi=n.

. JL
" (1+aX)()

Reaktion 1. Ordnung (-, =k ¢, ):

€=0 (V= const)

T~ (tatsachiiche) mittlere Verweizeit
7~ hydrodynamische Verweilzeit

Graphische Bestimmung der Reaktionszeit im
kontinuierlichen idealen Rohrreaktor

aligem.
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Energiebilanz fiir idealen Reaktor

Zeitliche Anderung der Wiarme
im Volumenelement

- | purchk ion in das
eintretender Warmestrom

a(p-

= | Durch ion aus dem
austretender Warmestrom

+ ‘ Durch effektive Warmeleitung in das ‘

War

Durch effektive Warmeleitung aus dem ‘

+ Durch ion pro Zeiteil i gt a
im Volumenelement

@, ! )
—r ‘= —dlv(p-cp -T)+dlv(}f -gradT)+er(—AHRj)
ot ;
p- Dichte kg/m? X - effektiver Warmeleitkoeffizient J/im'Ks
c,- Warmekapazitit kJikg K AHg, - Reaktionsenthalpie Jimol
T - Temperatur K 5 - Reaktionsgeschwindigkeit

Autotherme Reaktionsfiihrung

=205

100 125

K 8s

T 80 65
260

g

X w0
2

500 50 50 560 580 600 K 620

NTU - ( inheit des

M, Baerns, H. Hofinann, A Renken, Chemische. Georg Thieme Verlag Stutigart, 1992, 5. 306 ff

Autotherme Reaktionsfiihrung durch Kiihlung mit
Reaktionsgas

-
flih
|

T

I'.“l
|

_tgeih
(-fglm |1

M, Baerns, H. Hofmann, A, Renken, Chemische Georg Thieme Verlag Stutigart,1992. 5. 305
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Kiihlung mit Kaltgaseinspeisung

Ammoniak-Gehalt in %

i Gleiy
ik |
|
7

o
L
Lo |
Lo
ran
3 )
200 400 600 400 500 500 !
Temparatur in ¥ C Temperatus in * C |

3.1.5 Vergleich Idealer Reaktoren

Vergleich des Verweilzeitverhaltens des kontinuierlichen
Riihrkessel mit dem idealen Stromungsrohr

K ke *11-x,)" = -1
Ao 4 =14 key,

(2 2

(1-x,4)"

1+ex,)"
: R =
Verhéltnis 1, / T KK __ N'"A47
fiir den allgemeinen Fall: L, =l n
9 (eas"™) e I(st,,) 5,
=% 4

|: XA :|
-1 ,
(”“’" )m _ (1-X0)" g

a1 =n el
(rLAo )K,R |:(1’XA) - ]
n—1
KIR
Vereinfachung € = const X
(Dichte konstant, keine Volumenanderung) =il [4}
0y ,
(rea™ e _L0=Xa) Ly
(TEA"”H]KIR (- X0)] ge

_CaXa XAt eXa)" ax, 1 ((lrex,)dx,
TKlkchnI = 17
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Vergleich der Reaktionszeiten im idealen Stromungsrohr und
im kontinuierlichen Riihrkessel

'Y

=r, Fldche — TldenlealerRﬁhrke::?l — 1 Xe
Ca0 —ry
Fiir jede Art r, Ansatz

X —
0 \X,\e X

Xae
Fléche = Tr'dea/er Rohrreaktor — jr aX

Vergleich von kontinuierlichen Riihrkessel und Strémungsrohr
Verweilzeitverhalten

1
(7e™)
Ao
10000
= n#1
(‘rcm ] Reaktion 1.0rdnung
ke Rtmeskr
| ——Reakiion 2. Ordnung
|—— Reaktion 3. Ordnung
10,00
1,00
001 01 1

1-X

Vergleich der Zwischenproduktbildung im Stromungsrohr
und im kontinuierlichen Riihrkessel

At s R+ 8

\\ \
\
AN \
\ \
\
\
Plug fiow |\ \
Mixed flow N,

@ - Fraktion, Anteil

sas0a 100 O. Levenspiel, Chemical Reaction Engineering, Johmn Wiley & Sons, 1972, . 181




3.2. Kombination idealer Reaktoren

Konzentrationsprofil in einer N- stufigen Riihrkesselkaskade

—

Pk

4T
bk
Pk

RK 1

Ve=Vrii

_l RK 2 —l

Vet > Vrez > Vrea

- %%

Ve=Vre2* Vre2 Ve=Vrka* Vrea*tVreatVrea

1

Auslegung von Riihrkesselkaskaden

1 1 R
—¢)=-vr = X -X )=--
(c..=c.)=-vr.=-R LX) =7

T o

CERCTER G e
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Vergleich der Verweilzeiten in einer Riihrkesselkaskade
mit denen im idealen Stromungsrohr

First-order

30 .
| reaction

S

(CaoVIFyo) ¥ resctors
(CaoVIEyo doiug
k)
T
[

\
\

T
Ty=w
\,

™

I

F, - Volumengeschwindigket, mol/s
Reaction Engineering_John Wiley & Sons, New York 2@ ed, 1972, p. 136

O Levenspiel,Ch

Kaskade aus zwei unterschiedlichen Riihrkesseln

Tl -
ﬁ X, XTl
Vs bk — DK L5

s Ty
VRD ‘[2
= Vs %2
'y
7 Na

@ Flache ist maximal,

wenn Anstieg der Tangente

in M gleich dem der Diagonale

ist

> Optimale GroRe der Reaktoren >
0 X, 2% 0 %% 5%
=1 Ves=Ve Yoy
) o1 Vi< Ve -
n<1 Vgy> Ve
Riihrkesselkaskade mit Kesseln unterschiedlicher GroRe
A CAA A
e ¥
Vert bk

V. T VR3' T

T
c3 c; ©r Co 0. Levenspiel,Chemical Reaction Engineering,
e Joln Hiley & Sons. Now Tork, 24 ed. 1972.p. 140
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Kaskade aus unterschiedlichen Riihrkesseln und Strémungsrohr

Problem: In welcher Reihenfolge muss Verkniipfung erfolgen ?

X=0
7%
—
1
1. Bei monoton steigender
Kurve (n>0) = Serienschaltung
2. Bei konkavem Kurvenverlauf n>1
KIR - KIK KK g
3.bei konvexem Kurvenverlauf n< 1
KIK g~ KKy, - KIR
0 X X, Xg Xp %o Xy
Veo x| Vs _ X=X
v Ay
Stromungsreaktor mit Riickfiihrung
Stoffbilanz
thy= Mo
Xa
iy
Verweilzeit fiir Rohreaktor:
¢ dx
T=—=6,(1+v) j' —_
e
. . v=0 | veo
X, = no'—nA [ «Rr KK |
no ) X
2 1=, [— t=c,2n
No—n v 0 0
X1:¥:71XA oA —Ta
@ v+
. % dX
V=no(1+v) I—
X Ta
moraoeiz v - Kreislaufverhaltnis
Stoffstromfiihrung bei kontinuierlicher Betriebsweise
wlr | a

A+B —» P nekeq |+ a_jmmme— e | os

daser Kreuastonraso, cueonst.
k s | osw
=88,2 b
2A — N n-2e P ek
apimale Autciung des Zisufstroms von A
o 5 | osw
0,20 020 020 020 020
Autteilung s Zuautszoms von A in gleche Til
° 0,818
b - % 81
Modell: Ky =k, e
- AG25 020 G0 020 020
Nagin = NgEin ‘Aufteilung des Zulaufstroms von A i gleiche Teile
X =0,95
o A w0 | omo
kontinuierlich betriebener
Idealkes
LN s E “ | oses
A
ideaes Stmungsrohr
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Vergleich der Produktivitat verschiedener idealer Reaktoren

Die Kondensation von Natrium-2,4-dichlorphenolat (A) mit Natriummonochloracetat (B) zur
Herstellung des Herbicids Natrium-2,4-dichlorphenoxyacetat (C)wird bei 100°C in wéssriger
Lésung durchgefiihrt. Die Produktion von 2 kt/a betragen.

Es ist zu entscheiden, ob die Reaktion

1.
2,
3.

in drei gleichgroRen Satzreaktoren;
in drei in Reihe geschalteten, gleichgroBen Riihrkesseln;
in einem kontinuierlichen betriebenen Riihrkessel, oder

4. in einem Strémungsreaktor
betrieben werden soll.

Folgende Parameter sind gegeben:

Geschwindigkeitskonstante: k=20,8+10-3 L» mol-'s min-!
Ausgangskonzentration: Ca= Cg= 2,2 mol/L
Umsatz: Xp=98%

Ausbeute: Ac=85%

Riistzeit: trus=7 h

3.3 Verweilzeit in idealen Reaktoren

Verweilzeitversuch in einem Riihrkessel

Institut fiir Technische Chemie, Universitéit Leipzig

Experimentelle Bestimmung des Verweilzeitverhaltens

Eingangssignal Antwortsignal reales Verhalten
ca c c
<3 Hohe = «
5 Breite = 0
15} Flache= 1
<
£
& 041 04 0
n T t T i t T i
0 0 T 0 T
c c c
g. A
o
3Z ’
c 2
g9
TE
5
SE 04— 0 0
T > ¢ T 7 t T 7
0 T 0 T
N ®
y 2
]
S5
2
% &
L E
>t t
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Verweilzeitfunktionen

E(t)

F(t)
Definition Der Wert von F(t) stellt den Anteil
der Volumenelemente dar, die den
Reaktor bis zum Zeitpunkt t nach
ihrer Zugabe zum Zeitpunkt t=0
wieder verlassen haben
.
Zusammenhang F(t)= IE(t)dt
0
Experi kierung
Bestimmung
Ideales F(t)=0 t<t
Strémungsrohr F@)=1 t27
Idealer _ L
Rihrkessel E)=1 e"p[ rj

Der Wert von E(t)*At gibt die
Wahrscheinlichkeit an, dass ein
Volumenelement eine Verweilzeit
im Bereich (t...t+At) besitzt

dF (1)
E(t)=
O=—
StoRmarkierung

Verweilzeitfunktionen verschiedener Reaktoren

B

ixed fow bry fom
Pl fow Momd il
-
ol J
wea=i
neami et
Hea= 1,
Width = 0~

Neam

Wi = 0~

0. Levenspiel,
Chemical Reaction Engineering,
John Wiley & Sons, New York, 2% ed. 1972, p. 260

Verweilzeitverhalten einer Rithrkesselkaskade

Anzahl der Kessel, N;

12
—1
— n
—3
—5 08
—10
—20 = 06
- fre
0 04
02
0+
2 3 4 0000 0500 1000 1500 2000 2500 3000 3500

reduzierte Zeit t

reduzierte Zeitt
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3.4. Verweilzeitmodelle realer Reaktoren

Nicht-ideales Stromungsverhalten realer Reaktoren

Shortcircuiting

Extreme short-circuiting
and bypassing
Channeling, especially
serious in countercurrent
two-phase operations

O, Levenspiel Chemical Reaction Engincering._John Wiley & Sons New York 2 ed, 1972, p 254

Reales Stromungsverhalten

Pfropfenstrémung . .
Kolbenstrémung laminare Strdmung

plug flow

=" I ==

Langsvermischung infolge molekularer Diffusion
und turbulenter Vermischung

L =z |
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Randbedingung und Eigenschaften fiir reale
Stromungsreaktoren

Geschlossenes System (closed-closed)

E(©) keine Lisung

— 2
SEEOT i ®l 2 s [
=0 2=l 2 Bo Bo
Halboffenes System (closed-open) E(©) keine Lésung

== 2 2
@E\S g aé:i:i+i Ba=1+1/1+30®

Bo  Bo’ 2
z=0 =l I Oo
Offenes System (open - open)
b sccel ©)=1 [B2 o (-0 B0
Ty 2\7z© 46
z=0 z=
1441483
Bo=—b—
%o
Dispersionsmodell
2
1 [Bo 1-©) Bo
£(0) =1 B9 g (1-0F B0
2\ 2
Bodensteinzahl
200
50
5 10 3
1
4
-~ 3
8
w
2
1
0 '
0 05 1 15 20 05 B 1 15 2
<}
1-0, l+0,
., . D 1
Fehler < 5% fiir =—<0,02
u*L Bo
. D 1
Fehler <0,5%  fir =—<0,001
u*L Bo
Dispersionsmodell fiir Stromungsrohr
g |
[T —
E ﬁ-nm
15
. et et
fat st B e i
Stromungsrohr) 10 o ~
08 c
”.E_anu - ’% o o ot i,
2, | ey - R -
k 5 7\ \
. )
10 B 2| 05 15 2.
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Relative Raumzeit fiir einen realen Rohrreaktor

PR T T
2 =« (mixed flow)
First order

16 N\e—hr=50

10

Treal
TkiR

g flow)
1 L1l
001 01 1
1-X,= ci
40 D_1
uL” Bo

O. Levenspiel Chemical Reacton Enginering, John Wiy & Sons, New York, 2 ed, 1972, p. 287

Mehrparametrige Modelle mit Idealreaktoren

ideales SR

= Dax —— reales SR

g g B B

Kaskade parallele kRK
Kaskade mit Ruckfihrung KurzschluBstromung
SR mit Ruckfihrung Kaskade mit Riickfihrung

und Austausch

Two Parameter Model
Development of a model for a real CSTR

Problems: - non-ideal behaviour
- short-circuiting (by-pass flow) A —» B
- stagnation region (dead volume)

g . . part of volume vessel
Vo R Vi =(1-f)Vo verall reaction volum
Gm by =pass flow v
inflow 2
4 A
\
Vi = Vo V. av,
C/l‘m
Vo=VotV,

Determining mass balance at mixing point
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Mikro- und Makrovermischung

el e

Parcial segregation in the mixing of two miscible fluids in & reactor.

Berechnung des Umsatzes bei bekanntem
Verweilzeitverhalten und bekanntem Segregationsgrad

Mittlerer Umsatz durch Vereinigung
segregierter Strome:

%= [ 300 dF)= (0 E() o

o LD ;\ 1 1. experimentell ermittelte Kurve F(t)

Xa(t)

deales Stromungsrohr 2 Los i
Abhangigkeit U,=f{(t)

hﬂ’sﬁmmﬂﬂﬁ
i s I S G
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