Mathematische Modellierung chemischer Reaktoren —
Entwicklung und Einbindung neuer Technologien

Von Yuri Shaevich Matros *

Die mathematische Modellierung der Prozesse in einem chemischen Reaktor ist ein wichtiges
Werkzeug fiir die schnelle und zuverldssige Entwicklung und Auslegung solcher Reaktoren.
Die Modelle beruhen auf grundlegenden Studien des Reaktionsmechanismus und der Kinetik,
den Transportvorgingen und den Wechselwirkungen im System. Das eingehende Verstindnis
der elementaren Vorgidnge bringt leistungsfdhige und komplexe Modelle fiir die Simulation
dynamischer und stationdrer Reaktionsfihrungen hervor. Mit Hilfe experimentell bestimmter
Parameter kénnen neue Verfahren entwickelt und bestehende verbessert werden. Gute Ergeb-
nisse, die unter idealisierten Laborbedingungen erhalten wurden, lassen sich allerdings selten
vollstindig in die groBtechnische Praxis umsetzen. Dies liegt an Faktoren wie Ubergangswi-
derstinden, lokalen Gradienten, schwankenden Bedingungen, konstruktiven oder anderen
Einschrdnkungen, die zu ungiinstigeren Parameterwerten und héheren Kosten fiir die Kom-
pensation dieser Unzuldnglichkeiten fithren. In diesem Beitrag werden auch einige Empfehlun-
gen fiir Versuche gegeben, diese Unzuldnglichkeiten zu beseitigen.

1. Einleitung

Die Probleme, auf die man trifft, wenn man durch mathe-
matische Modellierung gewonnene Erkenntnisse zur Ausle-
gung hochleistungsfahiger chemischer Reaktoren nutzen
will, sind Kernpunkt dieses Beitrags und werden mit Beispie-
len veranschaulicht. Zu dem sehr breiten Thema chemische
Reaktoren sind bereits viele ausgezeichnete Biicher und
Ubersichten erschienen!! “8), Ich werde mich hier haupt-
sdchlich auf die Ursachen der ,,Scale-up**-Problematik, der
unzureichenden Ubereinstimmung von Ergebnissen aus klei-
nen Versuchsanlagen mit denen aus groBen Produktionsan-
lagen, konzentrieren. Trotz der riesigen Vielfalt chemischer
Reaktoren scheint es ein gewisses ,,Etwas'* zu geben, das die
erfolgreiche Ubertragung von Ergebnissen mathematischer
Modelle und von Labordaten auf industrielle Produktions-
anlagen erschwert. Als Beispiele werden bevorzugt Reak-
toren fiir katalytische Reaktionen betrachtet werden, da sie
ziemlich komplizierte Systeme und, was am wichtigsten ist,
der Schwerpunkt meiner wissenschaftlichen und industriel-
len Tétigkeit sind.

2. Mathematische Modelle

2.1. Anwendung mathematischer Modelle

Der praktische Wert einer mathematischen Modellierung
soll an zwei Beispielen veranschaulicht werden: der Oxida-
tion von Methanol zu Formaldehyd und der industriellen
Anwendung des Stromungsumkehrreaktors (reverse flow re-
actor).

2.1.1. Reaktor zur Oxidation von Methanol zu Formaldehyd

Die mathematische Modellierung der Oxidation von Me-
thanol zu Formaldehyd hat ergeben, dall die Reak-

[*] Prof. Dr. Yu. Sh. Matros
Katalyseinstitut
Sibirischer Zweig der Akademie der Wissenschaften
Novosibirsk (UdSSR)

1274 & VCH Verlagsgesellschaft mbH, D-6940 Weinheim, 1990

0044-8249/90/1111-1274 § 3.50 + .25/0

torproduktivitit durch Verwendung des Eisen-Molybdan-
Katalysators in einer KorngréBe von 3-4mm und von
Rohren mit einem Innendurchmesser von 20-21 mm we-
sentlich erhoht werden kann!® **). Um dem Wunsch der In-
dustrie nach einer weiteren Erhohung der Raum-Zeit-Aus-
beute nachzukommen, wurde die Entwicklung eines Reak-
tors mit einer Reihe adiabatischer Betten und mit zwi-
schengeschalteter Reaktionswidrmeauskopplung vorgeschla-
gen!!'!) — eine nach gingiger Meinung nicht realisierbare
Lasung!!%), Erste Rechnungen ergaben tatsachlich eine hohe
Parametersensitivitit (PS) dieses Systems, d. h. die Austritts-
temperatur der adiabatischen Betten ist stark von den Ein-
trittsparametern Temperatur, Durchsatz und Konzentration
abhidngig. Eine weitere Komplikation waren rdumliche In-
homogenititen im System. Durch mathematische Modellie-
rung und experimentelle Untersuchungen wurde es jedoch
méoglich, a) zu verstehen, warum die PS so hoch ist und wie
sie wesentlich vermindert werden kann, b) die rdumlichen
Inhomogenititen und ihren Einflull erheblich zu vermin-
dern, ¢) die Bildung von ,,hot-spots” zu verstehen und ihren
EinfluB zu verringern, d) ein geeignetes Regelungssystem fiir
den Reaktor zu entwickeln.

Auf der Grundlage dieser Ergebnisse wurde ein industriel-
ler Reaktor mit mehreren, in Reihe geschalteten, adiabati-
schen Betten aus Oxidkatalysator gebaut, der in der Sowjet-
union seit mehreren Jahren erfolgreich betrieben wird und
eine Formalin-Produktionskapazitit von 60000 t/Jahr hat
(Abb. 1)['!1, Dies diirfte die erste industriell realisierte par-
tielle Oxidationsanlage gewesen sein, die auf diesem Reak-
tortyp basiert.

2.1.2. Strémungsumkehrreaktor

Das zweite Beispiel ist die Entwicklung von Verfahren mit
Stromungsumkehr in Festbettreaktoren fiir katalytische Re-
aktionen und deren Verwirklichung in der Industrie. Die
mathematische Modellierung nichtstationdrer Prozesse in
Reaktoren lehrte uns, optimale Temperatur- und Konzentra-
tionsverteilungen in einem Bett, das unter erzwungenen
nichtstationdren Bedingungen und vor allem unter Bedin-
gungen der Stromungsumkehr betrieben wird, einzustellen
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Abb. 1. Schema eines Reaktors mit adiabatischen Oxidkatalysatorbetten (I-
1V) fiir die Oxidation von Methanol zu Formaldehyd. B,, B,, B,: Siedekiih-
lung, H: Wirmeaustauscher.

und zu kontrollieren. Wir schlugen daher die Verwendung
von Festbettreaktoren mit periodischem Wechsel der An-
stromrichtung (Stromungsumkehrreaktoren) fiir viele indu-
strielle katalytische Reaktionen vor, z. B. die Oxidation von
SO, zu SO, in der Schwefelsdureproduktion!* 2], die Entfer-
nung von CO, Stickoxiden!'*! und organischen Verunreini-
gungen aus Abgasen!' 3!, die Methanol- und Ammoniaksyn-
these!!3-161 die Schwefelriickgewinnung nach dem Claus-
ProzeB! 7! und die Synthesegas-Herstellung!*8!. Ein derarti-
ger Stromungsumkehrreaktor hat gegeniiber einem her-
kéommlichen Reaktor vor allem den Vorteil einer viel
einfacheren Bauweise (Abb. 2): so bendtigt der in Abbildung
2a gezeigte im Unterschied zu dem in Abbildung 2b keine

al !
— - — 503

?NH!PHIIH!H[IHH il

e e

L

Abb. 2. Beispiele katalytischer Reaktoren fiir die SO,-Oxidation unter nicht-
stationdren (a) und stationdaren Bedingungen (b).
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Wirmetauscher, weniger Ventile und nur ein Katalysator-
bett.

2.2. Erstellung mathematischer Modelle

Zunichst sei festgestellt, daB Versuche, ein Reaktor-,,sca-
le-up* von kleinen zu groBen Einheiten mit Hilfe der Ahn-
lichkeitstheorie zu bewerkstelligen, der Vergangenheit ange-
héren. Uber Jahre hinweg hing die Entwicklung und Verbes-
serung chemischer Verfahren vor allem von der nach dem
Zufallsprinzip erfolgten Wahl der theoretischen und experi-
mentellen Untersuchungen ab. Unter der Voraussetzung,
daB die vorhandenen Daten geniigen, um fiir einen ProzeB
ein kinetisches Modell zu entwickeln, mit dem die quantitati-
ve Wiedergabe der Reaktionsgeschwindigkeit als Funktion
von Zusammensetzung, Temperatur und Druck im System
gelingt, kann der momentane Zustand des Prozesses aus des-
sen Vorgeschichte berechnet werden.

Die allgemeine Formulierung eines kinetischen Modells
fiir einen nichtstationdren katalytischen Proze8 ist durch die
Gleichungen (1)-(5) gegeben. Dabei bedeuten W Modell
nichtstationdrer katalytischer Prozesse an der Katalysator-
oberfliche, f Vektor der kinetischen Funktionen, ¢ Funk-
tion des Einflusses der Reaktionsmischung auf die Katalysa-
toreigenschaften, ¢ Vektor der Konzentrationen in der Gas-
phase, T Temperatur, 8 Vektor der am Katalysecyclus betei-
ligten Konzentrationen an der Katalysatoroberfliche, a
Vektor der Katalysatorparameter, die sich unter dem Ein-
fluB der Reaktionsmedien verdndern. Moderne Kinetikstu-

W= F(.¢) m
f=fie.8,aT) @
o= 9 0,aT) 3)
‘;—f = F(c,0,a,7) @
% = F(c.6,2,T) )

dien sind durch den Ubergang zu Modellen, welche bis auf
die molekulare Ebene hinabreichen, charakterisiert und er-
moglichen daher die Vorhersage der Gesetze, nach denen
Verbindungen mit geforderten Eigenschaften und Struktur-
merkmalen gebildet werden.

Das Modell ist nur ein Mittel zur Losung der Probleme
und nicht das eigentliche Ziel. Deshalb ist die Eignung eines
Modells vor allem dadurch bestimmt, wie gut es das unter-
suchte Problem 16sen kann. Je mehr wir iiber einen Proze
wissen, desto einfacher ist seine Beschreibung. Wir sollten
jedoch auch bedenken, daB Einstein sagte: , Alles sollte so
einfach wie moglich gemacht werden, aber nicht einfacher.*

Reaktoren sind komplexe Systeme, die jedoch meist eine
Mehrstufenstruktur aufweisen. Thre mathematischen Mo-
delle werden deshalb auf der Grundlage einer vorherigen
Analyse von Untermodellen als Teilen des allgemeinen Mo-
dells konstruiert. So kann man von einem Modetl auf niedri-
gerer Stufe zu einem auf héherer Stufe getangen, wobei das
erste als Teil in das zweite eingefiigt wird. In Abbildung 3
wird dies am Beispiel eines Festbettreaktors veranschaulicht.
Grundprinzip der Modellbildung ist die Invarianz aller Re-
aktorelemente im MaBstab sowie ihre Unabhdngigkeit von
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Abb. 3. Struktur des mathematischen Modells eines Katalysatorfestbettreak-
tors von den Elementarreaktionen bis zur kompletten Anlage.

der Zeit!'!), Auf dieser Grundlage 148t sich das zeitliche
Verhalten von Reaktoren aller Arten und GroBen vorausbe-
rechnen.

2.3. Grenzen mathematischer Modelle

Die zufriedenstellende Ubereinstimmung von experimen-
tellen und berechneten Daten ist eine notwendige, aber nicht
hinreichende Bedingung fiir die Eignung eines Modells. Es
ist leicht, sich Situationen vorzustellen, in denen ganz ver-
schiedene Modelle dasselbe Experiment gleich gut beschrei-
ben. Unter Bedingungen, die von den urspriinglichen experi-
mentellen abweichen, kénnen jedoch die empirisch oder
intuitiv ausgewidhlten Modelle zu schwerwiegenden Fehlern
fithren.

Ein Beispiel dafiir ist das Modell eines pordsen Katalysa-
torpartikels, das von einem Fliissigkeitsfilm gleichmaBiger
Dicke bedeckt ist. Es diente lange Zeit zur Modellierung von
Gas-Fliissigkeit-Feststoff-Systemen mit kleiner Wérmefrei-
setzung. Zur Beschreibung der Hydrierung von Benzol, B-
Methylacrolein, a-Methylstyrol, Cyclohexen usw. erwies
sich dieses Modell jedoch als vollig ungeeignet. Es stellte sich
heraus, daB die Partikeloberfliche nur teilweise benetzt war.
Bald darauf wurden Daten erhalten, die eine ,,starke* Ab-
hingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit vom Anteil an be-
netzter Oberfldche!*® und eine ,,schwache* Abhéngigkeit
von der Gas- und Fliissigkeitsgeschwindigkeit zeigten!2°l.
Ein Modell, welches rhythmische Schwankungen der Fliis-
sigkeitsgeschwindigkeit in der Nidhe benetzter Oberflachen-
bereiche beriicksichtigte, war in der Lage, diese ,,Anoma-
lien** zu erkldren. Weitere Untersuchungen zeigten, daB
stark exotherme Reaktionen auch die Beriicksichtigung ei-
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ner nur teilweisen Fiillung des Porenraums der Partikel mit
Flissigkeit erfordern!?!1. Dieses Modell erklirte nun signifi-
kante Gradienten entlang des Teilchenradius und die Multi-
plizitdt der stationdren Zustinde.

Ein weiteres Beispiel: Es ist oft sehr schwierig, in einem
Reaktor eine vollstindige Mischung zu erreichen. Dann ver-
sucht man gewdhnlich, immer kompliziertere Modelle wie
Zellenmodelle mit stagnierenden Zonen und Umgehungen
zu verwenden, und gelangt so schlieBlich zu einem Modell,
das die experimentelle Verweilzeitverteilungsfunktion ver-
niinftig beschreibt. Infolge der nichtlinearen Abhéngigkeit
der Kinetik und anderen Eigenschaften von Zusammenset-
zung, Temperatur und Druck ist es jedoch fast immer un-
moglich, dieses Modell zur Reaktorberechnung zu verwen-
den.
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Betrachten wir ein Modell, das die chemischen Prozesse in
einem bestimmten Reaktortyp beschreibt [Gl. (6)-(15)]. Es
ist die mathematische Beschreibung nichtstationdrer Prozes-
se in einem adiabatisch betriebenen Katalysatorbett unter
Beriicksichtigung des Stoff- und Warmetransports innerhalb
des porosen Teilchens, des longitudinalen Stoff- und Wérme-
transports in der Gasphase und des Warmetransports in der
Katalysatorschiittung. Dabei sind T, T, T, T;, die Tempera-
tur des Katalysatorkorns, die Gastemperatur, die anfang-
liche Temperatur (bei ¢ = 0) bzw. die Eintrittstemperatur, x
und y der Umsatz des Ausgangsstoffs im Hohlraumvolumen
bzw. im Korn, ¢, die anfangliche Konzentration des Aus-
gangsstoffs, S die spezifische duBere Oberfliche der Kataly-
satorkorner bezogen auf das Bettvolumen (z. B. ist fiir ein
aus Kugeln bestehendes Bett S = 3(1-¢)/R), u die Gasge-
schwindigkeit, L die Lidnge des Katalysatorbetts, T = //u die
Kontaktzeitkoordinate, t, = L/u, | die Lingenkoordinate
des Bettes, r die aktuelle Koordinate des Katalysatorkorns,
A der effektive Koeffizient der longitudinalen Wirmeleit-
fahigkeit der Bettschiittung, ¢ die Porositit des Katalysator-
betts, R, der Radius des Katalysatorkorns, ¢, seine Porositit,
A der effektive Koeffizient seiner radialen Warmeleitfahig-
keit, D der effektive Koeffizient der Diffusion im Katalysa-
torkorn, C, die spezifische Wirme des Katalysatorkorns, C,
die der Gasphase, A, und 1, die Koeffizienten fiir molekula-
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ren bzw. turbulenten Warmetransport in der Gasphase, Dy,
und Dy die fiir molekularen bzw. turbulenten Stofftransport
in der Gasphase, x und § die Koeffizienten fiir Wirme- bzw.
Stofftransport an der Oberfliche des Katalysatorkorns, O
die Reaktionswirme und W die Reaktionsgeschwindigkeit.

Bevor ein mathematisches Reaktormodell formuliert
wird, sollte nur mit dem kinetischen Modell der theoretisch
optimale Bereich ermittelt werden, gleichgiiltig wie er im
Apparat verwirklicht werden kann. Dieser Bereich definiert
theoretische Grenzen beispielsweise fiir die Produktivitit
und die Selektivitdt. Simulationsrechnungen auf der Grund-
lage mathematischer Modelle erméglichen es dann, die wich-
tigsten technischen Parameter des Prozesses und Daten fiir
die Entwicklung eines oder einiger Typen von Reaktoren
festzulegen, von denen angenommen wird, daB sie unter Be-
dingungen arbeiten, die den theoretisch optimalen nahekom-
men. Aber in den meisten Fillen verlduft der ProzeB im
optimalen Reaktor geringfiigig schlechter als von der Theo-
rie vorhergesagt und — sehr oft — als in Laboreinheiten. Dage-
gen kann man jedoch nichts machen, denn wir leben nun mal
in einer unvollkommenen Welt.

Die Verschlechterung in der Praxis hat mehrere Ursachen:
Gleichgewichte, die Zusammensetzung und Temperatur ver-
kniipfen, Diffusionshemmung, Bettwdrmeaustausch, Pro-
bleme des Austauschs an Phasengrenzen, Temperatur- und
Konzentrationsgradienten auf verschiedenen Reaktorstufen,
mikroskopische Kreisstromungen innerhalb des Reaktors,
Instabilititen oder Autooszillationen bei den geforderten
Betriebsbedingungen, Schwankungen der Eintrittsparame-
ter usw.

2.4, EinfluB riumlicher Inhomogenitiiten

Auch wenn die Ergebnisse der mathematischen Modellie-
rung zuverlissig sind, haben darauf basierende Pilot- oder
Industrieanlagen sehr oft schlechtere Betriebsindizes. Raum-
liche Inhomogenitéten in der Temperatur-, Konzentrations-
und Druckverteilung sind eine der wesentlichen Ursachen
fir die Verschiechterung gegeniiber dem idealen Reak-
torverhalten. Inhomogenitdten konnen sowohl durch duBere
Faktoren als auch durch innere Faktoren des Systems be-
dingt sein. Die inhomogenen Temperatur-, Konzentrations-,
Geschwindigkeits- und Druckverteilungen vor dem Reaktor
gehoren zur ersten Gruppe. In der Praxis versucht man die
Eintrittsinhomogenitidten beispielsweise durch Anpassung
der Verweilzeit der Mischung im Reaktor (MRTR) zu kom-
pensieren. Dies miBlingt jedoch haufig. Zum Beispiel ist es
wegen des thermodynamischen Gleichgewichts bei reversi-
blen exothermen Reaktionen unméglich, den schidlichen
EinfluB einer inhomogenen Temperaturverteilung im Reak-
torzulauf durch MRTR-Erhéhung zu kompensieren.

2.4.1. Ungleichmipige Durchstromung

Innere Inhomogenititen werden beispielsweise durch eine
uneinheitliche Durchidssigkeit fiir Strome im Reaktor verur-
sacht. Abbildung 4 zeigt beispielhaft eine experimentell be-
stimmte Temperaturverteilung am Ausgang eines adiaba-
tisch betriebenen Betts fiir den Fall einer exothermen Reak-
tion. Der Katalysator wurde aus einem Schlauch an zwei
Punkten eingefiillt. Die dadurch gebildeten Hiigel wurden

sorgfaltig eingeebnet, bis die Hohe des Betts iiberall gleich
war. Tomographische Messungen zeigten jedoch, daf die
Dichte im Einfiillbereich h6her ist als an den anderen Stellen.
Dariiber hinaus bildeten sich in denselben Bereichen ,,hot-
spots“[22], Es sei darauf hingewiesen, da8 Variationen in der
MRTR iiber den Reaktor zu unerwarteten Ergebnissen fiih-
ren konnen: an einigen Stellen innerhalb des Reaktors kon-
nen iiber dem adiabatischen oder {iber dem Gleichgewichts-
wert liegende Temperaturen erreicht werden. Das Einfiillen
des Katalysators mit der ,,Regenmethode*?3 ergab ein Bett
mit praktisch homogener Durchlissigkeit.

Abb. 4. Isothermen am AuslaB eines adiabatisch betriebenen Katalysator-
betts, das durch ,,Anhdufen* aus einem Schlauch gefiillt wurde. Die Kreuze
markieren die Mitten der Hiigel, die beim Einfiillen des Katalysators gebildet
wurden,

Die Entwicklung von Methoden fiir das Befiillen mit Ka-
talysator sowie fiir den Einbau von Warmeaustauschern und
zwischengeschalteten Ein- und Ableitungen von Reaktions-
stromen, die eine homogene Durchldssigkeit in Verbindung
mit einem ausreichenden Wirme- und Stoffiibergang im Re-
aktor sicherstellen, ist eine der Hauptherausforderungen fiir
die chemische Verfahrenstechnik.

Die freien Volumina vor und hinter den Reaktionszonen
sind besondere Bereiche mit praktisch homogenen statischen
Druckwerten. Durch den Druckabfall Ap zwischen ihnen
wird die Reaktionsmischung durch die Reaktionszone ge-
driickt. Ublicherweise impliziert die mathematische Model-
lierung, daB die Geschwindigkeit u der Reaktionsmischung
konstant ist. Die korrekte Formulierung wire jedoch, Ap fiir
den Reaktor als konstant anzunehmen und « als die Unbe-
kannte zu behandeln!?*~2?7], Diese Formulierung beriick-
sichtigt die positive Riickkopplung bei exothermen Reaktio-
nen: Abnahme von ¥ —+ Zunahme der Verweilzeit —Anstieg
von Umsatz und Temperatur — weitere Abnahme von u. ..
Dieses vor kurzem entdeckte Phinomen erklérte insbeson-
dere, warum in der Praxis oft eine hohe PS beobachtet wird,
und warum verschiedene Teile eines Reaktors unter deutlich
verschiedenen Bedingungen arbeiten konnen, was durch eine
groBe Streuung der experimentellen Daten bewiesen wird.
Die Bedingung Ap = const beriicksichtigt die Mdglichkeit
mehrerer stationdrer Zustidnde bei gleichen Eintrittsbedin-
gungen (Abb. 5) selbst in einem Reaktor, der nahezu mit
einer idealen Kolbenstromung betrieben wird.

Die Maoglichkeit, daB gleichzeitig Gebiete mit hoher und
niedriger Temperatur existieren, erklarte schlieBlich, warum
adiabatische Betten ,,hot-spots hervorbringen kénnen. Je
stiarker die Abhédngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von
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Abb. 5. Die Profile des Umsatzes x (oder der Temperatur T = AT,,x) iiber die
Katalysatorbettlinge ! in einem mit idealer Kolbenstromung adiabatisch betrie-
benen Reaktor. Wenn eine einzige irreversible chemische Reaktion abliuft,
kann das System eimen Hoch- (a) oder einen Niedertemperaturbereich (d) oder
drei stationdre Bereiche (b und c) aufweisen {1,3 stabiler, 2 instabiler Bereich).

der Temperatur, je groBer die Warmetonung der Reaktion
und je stiarker die Abhingigkeit der Viskositéit von der Tem-
peratur und der Zusammensetzung der Mischung ist, desto
stirker wirkt sich das Phinomen der ,,hot-spots* aus. Der
Viskosititsaspekt!28] ist besonders wichtig fir thermonu-
cleare Reaktionen.

2.4.2. Ungleichmiifige Einlafbedingungen

Zwei wichtige Parameter bestimmen den Grad des Ein-
flusses ungleichmaBiger EinlaBbedingungen auf die Hydro-
dynamik im Reaktor: 4 = F/(F, /&) und h, wobei F/F,
das Verhaltnis Querschnitt Reaktor zu Querschnitt Eintritts-
rohr, ¢ der Koeffizient des Druckabfalls im Bett und 4 das
Verhiltnis Entfernung zwischen Eintrittsrohr und Bett zu
Durchmesser dieses Betts ist. Die Geschwindigkeitsvertei-
lung vor dem Reaktor kann als homogen angenommen wer-
den, wenn 4 < 0.2-0.5 ist.

Grundsitzlich neue Konfigurationen chemischer Reak-
toren, die eine bessere hydrodynamische Homogenitit bie-
ten, sind fiir die Praxis von groBem Interesse. Zu diesen kann
eine Anlage mit konzentrischer sphirischer Stromung ge-
zdhlt werden, in die die Reaktionsmischung durch eine per-
forierte Kugelfliche geleitet wird, welche die Mitte des Reak-
tors umgibt, und aus der die Reaktionsprodukte durch eine
entsprechende duBere Kugelfliche abgeleitet werden.

Mit modernen Hochgeschwindigkeitscomputern konnen
simultan die Druck-, Geschwindigkeits-, Konzentrations-
und Temperaturverteilungen in einem Reaktor selbst fiir
mehrdimensionale Probleme berechnet werden — in der Re-
gel jedoch nur fiir ideale geometrische Strukturen. Deshalb
sind die globale und natiirlich vor allem die lokale hydrody-
namische Situation noch schwer zu berechnen, besonders
wenn es erforderlich ist, den stochastischen Charakter vieler
Parameter zu beriicksichtigen.

Wenden wir uns nun den Gleichungen zu, mit denen der
EinfluB rdumlicher Inhomogenitiaten auf die Qualitdt des
Betriebsverhaltens eines chemischen Reaktors abgeschatzt
werden kann. Die differentielle Verteilungsfunktion a{ P) des
inhomogenen Parameters P sei durch Gleichung (16), sein
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Mittelwert P durch Gleichung (17) und die zentralen Mo-
mente M, durch Gleichung (18) beschrieben. Nimmt man

T ap)dp =1 (16)
Prin
Proax
P= T Papyar an
Pron
M= | (P—Pia(P)dP (18)

Prmin

nun an, daB fir den AuslaBparameter 4 ein eindeutiger
funktionaler Zusammenhang mit P besteht (4(P)) und daB
die Ableitungen der Funktion nach P aus einem mathemati-
schen Modell erhalten werden konnen, erhélt man fiir den
Mittelwert von 4 den Ausdruck (19).

1 o A(P)

ZZA(F)+EﬁMi—W—p_p (19)

3. Optimale Reaktorauslegung

3.1. Wirtschaftliche Faktoren

Der Reaktor sei mit Hilfe der mathematischen Modellie-
rung gewahlt, und sein optimaler Betriebsbereich sei be-
stimmt (Linie e in Abb. 6). Die Kosten der Umsetzung der

Abb. 6. Abhingigkeit der Amortisationskosten (I), Betriebskosten (1I} und
Gesamtkosten (I11I) von der gewinschten Produktausbeute x. 2) CSTR-Reak-
tor (Rihrkessel). b) Optimaler Reaktor. ¢) Die besten Laborergebnisse. d) Re-
aktor mit idealer Kolbenstromung (Stromungsrohrreaktor). e) Theoretisches
Optimum; liefert die maximale Ausbeute an gewiinschtem Produkt. S =
Kosten.

Ausgangsstoffe in die Produkte kdnnen jedoch in diesem
Reaktor sehr hoch sein. Eine Vereinfachung der Reak-
torkonstruktion senkt in der Regel die Amortisationskosten,
erhoht aber die Betriebskosten. Die Amortisations- und Be-
triebskosten B, bzw. B, liefern die minimalen Kapitalkosten
B, der hergestellten Produkte. Dieses B, kann ebenfalls
durch mathematische Modellierung ermittelt werden.

3.2. Technische Faktoren

Die Genauigkeit, mit der der optimale Betriebsbereich
verwirklicht werden kann, hdngt von den inneren Eigen-
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schaften des Reaktors und von in der Praxis unvermeidli-
chen duBeren Storungen ab. Die inneren Eigenschaften sind
definiert durch die PS-Werte, die Anzahl und Stabilitét der
stationdren Zustdnde, die Stabilitdtsgrenzen, die Gesetze fiir
die zeitliche Verinderung einiger ProzeBparameter, die dy-
namischen Eigenschaften, die rdumlichen Inhomogenititen
usw.

Die Leistungsfahigkeit und die Stabilitit des Verfahrens
sind durch die inneren Eigenschaften des Reaktors und den
Charakter der dufBleren Stérungen bestimmt. Die Leistungs-
fahigkeit ist durch die spezifische Produktivitit des Reak-
tors, seine Selektivitit, seine Bau- und Betriebskosten, Ko-
sten des Regelungssystems usw. gegeben. Die Stabilitdt des
Prozesses ist bestimmt erstens durch die Unempfindlichkeit
des technischen Prozesses gegeniiber duferen Storungen und
zweitens dadurch, wie gut es gelingt, den optimalen Betriebs-
bereich auch bei schwankenden EinlaBparametern einzuhal-
ten.

In der Regel fiihrt eine Steigerung der Leistungsfahigkeit
zu einem Verlust an Stabilitdt. Die Aufgabe der mathemati-
schen Modellierung ist es daher, die maximale Leistungsfa-
higkeit eines Prozesses unter den aus Stabilitdtsgriinden auf-
erlegten Nebenbedingungen zu liefern.

3.3. Optimierung des Durchmessers eines Rohrreaktors

Als Beispiel diene ein Rohrbiindelreaktor, bet dem die Re-
aktion in Rohren stattfindet, die von einem Wérmeiibertra-
gungsmittel umspiilt werden. Die Stabilitdt eines solchen Re-
aktors ist hauptsichlich durch den Innendurchmesser der
Rohre (IDT) bestimmt. Je groBer der [DT ist, desto einfacher
ist die Reaktorkonstruktion und desto hoher ist die Kapazi-
tdt des Reaktors. Aber die damit verbundene Verkleinerung
der Wiarmeiibertragungsfldche erfordert eine Absenkung der
Kihlmitteltemperatur, vergréBert die PS und fiihrt zu einem
stirkeren dynamischen Uberschwingen (Abb. 7).

b —-—

Abb. 7. Verinderung der ,Hot-spot”-Temperatur 7,, im Rohrreaktor bei
plotzlicher Absenkung der EinlaBtemperatur der Reaktionsmischung (T;,) um
den Wert AT, . AT, /AT, : Parametersensitivitit PS der ..Hot-spot**-Temperatur
gegeniiber der EinlaBtemperatur; A7,/AT, : dynamisches Uberschwingen.

Im Falle exothermer Prozesse sind die entscheidenden
Faktoren fiir die IDT-Wah!: PS, dynamische Eigenschaften,
hydraulischer Druckverlust, Selektivitdt und mogliche Fluk-
tuationen aller EinlaBparameter bei zufriedenstellendem Be-
trieb des Regelungssystems. Die Wahl des IDT basiert auf
einer Analyse der fiir Rohre mit verschiedenen Durchmes-
sern berechneten Temperatur- und Konzentrationsverteilun-
gen. Die Betriebsbedingungen ~ Verweilzeit, Temperaturbe-
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reich, KithImitteitemperatur, anféngliche Mischungszusam-
mensetzung usw. — werden so gewihlt, dafl sie moglichst
nahe den optimalen Bedingungen sind, die geforderte Pro-
duktivitdt erreicht wird usw. Unter allen berechneten Va-
rianten ist der maximale IDT so zu wihlen, daBl die zwei
wichtigsten Bedingungen erfilit werden:

1. Die zuldssigen Abweichungen der Parameter in den kriti-
schen Rohrabschnitten diirfen bei Fluktuationen der Ein-
laBparameter, wie sie bei einer gegebenen Genauigkeit
des Regelungssystems auftreten konnen, nicht iiberschrit-
ten werden.

2. Der hydraulische Druckverlust Ap darf einen gegebenen
Wert nicht Uberschreiten.

Fiir endotherme Prozesse, die nahe dem Gleichgewicht
ablaufen, sind bestimmende Parameter fiir die IDT-Wahl in
der Regel die spezifische Kapazitit der Anlage und die
Grofe von Ap. Der maximale IDT betrigt fiir die Oxidation
von Methanol zu Formaldehyd an einem Oxidkatalysator
ungefdhr 25 mm, fiir die Synthese von Vinylchlorid aus Ace-
tylen 55 mm bei konzentrierten und 80 mm bei verdiinnten
Einsatzstoffen und fiir den periodischen Proze8 der Chlor-
cyantrimerisierung zu Cyanurchlorid etwa 80 mm.

Die wichtigste Reserve der Leistungssteigerung bei Rohr-
reaktoren ist die Erh6hung der effektiven radialen Leitfahig-
keit A, die hohere IDTs und damit eine groBere spezifische
Kapazitit des Reaktors ermdglicht. Um eine Erh6éhung von
2, zu erreichen, kann man den Reaktor mit speziellen Pak-
kungselementen fiillen, die Turbulenzen verstdrken. Bei he-
terogenen katalytischen Prozessen kann ein hoheres 4, durch
das Einfiillen von Pellets mit groBen Hohlrdumen, z. B. Ra-
schig-Ringen mit inneren Teilungen, erreicht werden. Bei
richtiger Priparation und Einfiillung dieser Pellets wird eine
Verminderung des Druckverlusts und des Porendiffusions-
widerstands und folglich eine Verringerung der Katalysator-
fullung sowie hiufig eine Erhéhung der Selektivitit erzielt.
Die Entwicklung spezieller Katalysatoren, fiir die die Rohr-
oberfldche als Katalysatortriger dient, scheint ein vielver-
sprechender Ansatz beim Katalysatordesign zu sein. Wir ha-
ben berechnet, daB diese Technik eine Verminderung der
Katalysatorfiillung um einen Faktor zehn und eine wesent-
liche Erhohung der Selektivitiat ermdglichen sollte.

4. Konventionelle Reaktoren
4.1. Adiabatischer Reaktor

Hohe oder nahe dem Gleichgewicht liegende Umsitze
filhren zu sehr stabilen Betriebsbedingungen eines Reaktors.
Fiir rdumlich verteilte Mehrphasenprozesse besteht die Ge-
fahr darin, daB nichtmonotone Ubergangsbereiche mit ho-
hem dynamischem Uberschwingen entstehen knnen. Ist der
Umsatz am ReaktorauslaB weit vom Gleichgewicht entfernt,
so ist die PS der AuslaBparameter gegeniiber den EinlaBpa-
rametern anndhernd proportional zu exp{(7,,,— T, )E/RT, ],
wobei T, und T,, die Ein- bzw. AuslaBtemperatur, R die
universelle Gaskonstante und £ die beobachtete Aktivie-
rungsenergie der Reaktion sind. Bei katalytischen Reaktio-
nen zum Beispiel wird E halbiert, wenn von kinetischer zu
Diffusionskontrolle iibergegangen wird. Dies verringert die
PS und verbessert die Stabilitit des Reaktorbetriebs. Die
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Qualitdt des Regelungssystems und die zuldssige Selektivi-
tdtsabnahme bei Erh6hung des Porendiffusionswiderstands
bestimmten letztendlich die wichtigsten technologischen und
konstruktiven Merkmale des adiabatisch betriebenen Fest-
bettreaktors mit Oxidkatalysator fiir die Herstellung von
Formaldehyd aus Methanol (siehe Abb. 1).

In letzter Zeit 1408t sich eine zunehmende Verwendung von
Block(Waben-)K atalysatoren besonders fiir Prozesse in
groBem MapQstab wie die katalytische Reduktion von Stick-
oxiden durch Ammoniak beobachten. Griinde dafiir sind
der geringere Druckabfall, die Moglichkeit, staubige Gase zu
behandeln, die relativ geringe Bedeutung des Porendiffu-
sionswiderstands und andere Vorteile, die derartigen Block-
strukturen inhdrent sind.

4.2. FlieBbettreaktoren

4.2.1. Vorteile

Dieser Reaktortyp hat einige fiir die Praxis sehr attraktive
Merkmale: 1. Sehr hohe spezifische Produktivitit; 2. Ein-
stellung einer nahezu optimalen Temperaturverteilung durch
die hohe (kontrollierbare) effektive axiale Warmeleitfahig-
keit des Betts in Verbindung mit einer optimalen Verteilung
der Wirmeaustauschflichen und einer geeigneten Reak-
torunterteilung; 3. einfacher Austausch des fluidisierten Ma-
terials wihrend des Betriebs; 4. nahezu ideale Kolbenstro-
mung der Gasphase durch die Gestaltung des Betts mit
speziellen kleinvolumigen Fiillkdrpern, Unterteilungen oder
andere Methoden; 5. niedriger duBerer und innerer Diffu-
sionswiderstand infolge kleiner PartikelgroBen; 6. die Mog-
lichkeit, nichtstationidre Prozesse auf der inneren Oberfliche
der porosen (Katalysator-)Teilchen durchzufithren; 7. eine
leichte Wirmeabfuhr und Temperaturregelung bei stark exo-
thermen Reaktionen.

Allein in der organischen Synthese werden FlieBbettreak-
toren beispielsweise zur Produktion von Vinylacetat, Phthal-
sdureanhydrid, Vinylchlorid und Maleinsdureanhydrid ein-
gesetzt.

4.2.2. Nachteile

In den letzten 10—15 Jahren nahm der Optimismus hin-
sichtlich der Verwendung von FlieBbett(FB)reaktoren je-
doch ab. Das kann sowohl durch erhebliche Fortschritte bei
anderen Reaktortypen als auch durch Nachteile von FB-Re-
aktoren erklart werden, von denen die beiden wichtigsten die
Anwesenheit groBer Blasen mit nachteiliger Wirkung auf
den Stoffaustausch im Bett und makroskopische Kreisstro-
mungen von Teilchen sind. Zur Vermeidung der Kreisstro-
mungen werden hiufig transversale und longitudinale FB-
Unterteilung, Umwilzeinrichtungen, FBs mit spezieller
geometrischer Struktur sowie Uberlidufe zwischen verschie-
denen Teilen des FB verwendet. Jede dieser MaBnahmen
fithrt jedoch zu einer Abnahme der Feststoffteilchenmobili-
tdt und somit zu einer Verschlechterung des radialen Wirme-
transports (es konnen sich ,hot-spots‘* bilden), zu einem
starkeren Klumpen und Sintern der Teilchen sowie zu einer
héheren Verstopfungsgefahr in verschiedenen Teilen des
FlieBbettreaktors. Einige mehr systemtypische Nachteile
sollten zu den oben aufgefiihrten hinzugefiigt werden: hoher
Druckabfall, mechanische Erosion von metallischen Reak-
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toreinbauten, groBes FB-Volumen, Reaktion auch im Reak-
torvolumen oberhalb des Betts und sogar in Verbindungs-
rohren, verhdltnisméBig schneller VerschleiB der fluidisier-
ten Teilchen und die erforderliche Entstaubung des Produkt-
gasstromes. All das fiihrt in der Regel zu einer verhdltnis-
miBig geringen Selektivitdt bei Umsetzungen im FlieBbett-
reaktor.

5. Neuartige Reaktoren

Bis jetzt haben wir die mit der Entwicklung eines optima-
len Reaktors zusammenhédngenden Probleme erdrtert. Aber
wir sind der Meinung, daB es sich auch lohnt, grundsétzlich
neue Methoden zur Durchfithrung chemischer Reaktionen
zu erwdhnen. Als Beispiele betrachten wir plasmachemische
und erzwungene nichtstationdre Prozesse.

5.1. Plasmachemie

Dies ist eine neue Richtung in der chemischen Technik seit
den sechziger und siebziger Jahren 2%1. Eine wesentliche Vor-
aussetzung war die Verfiigbarkeit von Plasmageneratoren,
die ein chemisch aktives Plasma niedriger Temperatur in
Licht-, Glimm-, Hochfrequenz- und Ultrahochfrequenzent-
ladungen erzeugen. Das in den Reaktor eintretende Plasma
dient als Wirmetrdger sowie als Ausloser der chemischen
Reaktion. Die wichtigsten Merkmale derartiger Reaktoren
sind duBerst kurze Reaktionszeiten (103 bis 10~ *s), hohe
Temperaturen (1000 bis 1300 °C) und die Notwendigkeit,
Strome mit deutlich unterschiedlichen Dichten im Plasma zu
mischen. Die mathematische Modellierung der Prozesse er-
fordert die Untersuchung eines gleichzeitigen Stoff-, Warme-
und Impulstransports. Dies macht die Form und die Losung
des mathematischen Modells um einiges komplizierter. Die
Gase werden durch gleichzeitige Injektion unter Ausnutzung
der kinetischen Energie beider Komponenten gemischt. Eine
der wirkungsvollsten Mischmethoden ist die gezielte Einfiih-
rung einer der Komponenten in den Strom so, daB ein Zu-
sammenstol3 von Strahlen erfolgt und dadurch Turbulenzzo-
nen entstehen. Beispiele fiir in der Entwicklung befindliche
plasmachemische Prozesse sind die Pyrolyse von Kohlenwas-
serstoffen (Methan, Benzin) im Wasserstoffplasma zur Her-
stellung von Acetylen und Ethylen, die Pyrolyse von Chlor-
und Fluorkohlenwasserstoffen, die Synthese von Blausiure,
Cyan und Dicyan aus Kohlenwasserstoffen und Stickstoff
sowie die Fixierung atmosphdrischen Stickstoffs. Plasma-
chemische Prozesse sind durch einen hohen spezifischen
Energieverbrauch gekennzeichnet.

5.2. Reaktorbetrieb unter erzwungenen
nichtstationiiren Bedingungen (FUSC)

Unter nichtstationdren Bedingungen ist es moglich, Aus-
tausch- und Sorptionsprozesse, Rektifikationen, Extraktio-
nen, Trennungen, Zerkleinerungen und Kristallisationen we-
sentlich zu intensivieren. Eine erzwungene pulsierende Ver-
brennung fester Brennstoffe verbessert sowohl die Oxidation
als auch den Wirmeaustausch, vermindert den Energie-
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verbrauch beim Zug und reduziert den erforderlichen Luft-
und SauerstoffiiberschuB}, die Konzentration an Stickoxiden
sowie die Verschmutzung der Wirmeaustauscheroberfliche.
Der Stoffiibergang zwischen den Phasen kann durch hydro-
dynamische Instabilitit oder erzwungene Pulsationen der
Stromungsgeschwindigkeit mit Frequenzen in der Nahe der
Eigenfrequenz der Turbulenzschwingungen sehr oft erheb-
lich erhoht werden. Gepulstes Mischen in der Reaktionszone
durch eine periodische Druckidnderung stellte sich als sehr
wirksam heraus®°l,

FUSC fiihren in Polymerisationen zu einer anderen Ver-
teilungsfunktion der Molmasse des Polymers und zu einer
hoéheren Produktivitit des Reaktors ! 321, Diese Betriebsart
kann z. B. durch periodische Anderung der Wasserstoffkon-
zentration am Reaktoreinla83 fiir eine Polymerisation von
Olefinen iiber freie Radikale oder durch Kondensation reali-
siert werden. In komplexen biologischen Systemen ist es
moglich, zwei konkurrierende Populationen dynamisch zu
stabilisieren, wenn unter dhnlichen, aber stationdren Bedin-
gungen eine von ihnen ausstiirbe!33-341,

Die Leistungsfahigkeit von FUSC in CSTR-Reaktoren
zeigt sich, wenn eine chemische Reaktion der Ordnung n > 1
ablduft. Ist beispielsweise n = 2, so erhdht sich die Produkti-
vitit des Reaktors proportional zum Quadrat der Amplitude
der EinlaBkonzentrationsschwankungen und erreicht bei
niedrigen Frequenzen ein Maximum 3385, Die Produktivi-
tdt wird noch groBer, wenn sich die DurchfluBgeschwindig-
keit und die Zusammensetzung periodisch dndern, insbeson-
dere wenn die Schwankungen groe Amplituden haben und
aufler Phase sind. FUSC haben sich in den Féllen als sehr
wirkungsvoll erwiesen, in denen die Reaktionsgeschwindig-
keit eine sehr starke Abhdngigkeit von ProzeBparametern
aufweist. Einer der wirkungsvollsten Wege zur ,,Anregung"
eines Reaktors ist es, die Temperatur des Heizmediums zu
nutzen. Der Ubergang zu FUSC bei Gas-Feststoff-Systemen
ermoglicht beispielsweise eine Intensivierung des Erzréstens
oder anderer Wechselwirkungen von Feststoffen mit einer
Gasphase und kann die Effizienz heterogener katalytischer
Prozesse erhohen 3¢ 381,

Die Anwendung pulsierender Spannung in elektrochemi-
schen Reaktoren fiir elektroorganische Synthesen (Amplitu-
de, Pulsdauer, GrioBe der Sperrspannung) kann zu Verdnde-
rungen in der Selektivitit und damit zur Herstellung
verschiedener Produkte aus denselben Rohstoffent*®! sowie
zu einer besseren Reproduzierbarkeit in der elektrochemi-
schen Metallbearbeitung!*®! fiihren. Die Anderung von
Richtung und Wert der Spannung kann dazu benutzt wer-
den, die Farbe des anodischen Oxidfilms auf Metallen sowie
die Zusammensetzung und die Eigenschaften der durch elek-
trolytische Abscheidung erhaltenen Legierungen zu verin-
dern.

Die genannten Beispiele zeigen, daB der Grund fiir die
Leistungssteigerung in der groBeren Bandbreite liegt, in der
sich unter nichtstationdren Bedingungen die Verteilungen
von Konzentration ¢, Temperatur T und Druck p einstellen
lassen. Insbesondere sind mit FUSC sehr viel steilere ¢- und
T-Gradienten mdglich. Zeitliche und rdumliche Verdnderun-
gen der 7- und c¢-Verteilungen, nichtlineare 7- und ¢-Abhin-
gigkeiten von Reaktionsgeschwindigkeiten und einige ande-
re Faktoren fiihren zu dynamischem Uberschwingen, Uber-
adiabatizitit, oszillierenden Ubergangsbereichen, stabilen
Grenzcyclen und sogar Chaos. Es ist unméglich, unter opti-
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malen FUSC schlechtere Ergebnisse als unter stationdren
Bedingungen zu erzielen.

Die Wirksamkeit des Ubergangs von stationiren zu nicht-
stationdren Methoden bei der heterogenen Katalyse kann
nach zwei Hauptkriterien beurteilt werden: dem EinfluB auf
Struktur und Zusammensetzung des Katalysators und den
dynamischen Eigenschaften des Reaktors als Ganzes.

Die aus der Literatur verfiigbaren experimentellen Daten
bestatigen die prinzipielle Moglichkeit, die Leistungsfahig-
keit katalytischer Prozesse durch FUSC zu erhéhen: Ammo-
niaksynthese an Eisen- und Rutheniumkatalysatoren4!- 421,
S0O,-Oxidation an Vanadiumkatalysatoren #3441 oxidative
Dehydrierung von Ethyibenzol zu Styrol an Aktivkohle!*3],
Oxidation von Ethylen an Silber!*®], Hydrierung von Buta-
dien an Nickel™"), Fischer-Tropsch-Synthese mit einem auf
einen Trdger aufgebrachten Rutheniumkatalysator!#®1, CO-
Oxidation an Platin- und Vanadiumkatalysatoren 49311,
Ethylacetatsynthese*2) usw.

Betrachten wir nun eine periodische Verdnderung der Ein-
laBbedingungen eines Katalysatorfestbetts als Moglichkeit
zur Erhohung der Reaktorleistungsfahigkeit am Beispiel ei-
ner cyclischen Temperaturfiihrung (31,

Aus Abbildung 8 folgt insbesondere, daB im nichtstatio-
nidren Betrieb ein fast vollkommener Umsatz bei einer mitt-
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Abb. 8. Abhingigkeit des Cyclusmittelwerts der Temperatur 7,,, und des Ge-
samtumsatzes x bei der Oxidation von 0.12% Butan von der mittleren Tempe-
ratur 7;, am KatalysatorbetteinlaB unter stationiren (1) und nichtstationdren
Bedingungen (2-4). Die Kontaktzeit bei stationiren Bedingungen betrigt ca.
4.5s. Fiir die nichtstationdren Bedingungen galten folgende Parameter: 2:
A, =200K, 1, =3600s, ™ =1800s; 3: A, = 230K, 1, = 24005, /™= =
1200s; 4: A, = 255K, 1, = 3000 s, (™ = 1500 5. Dabeiist A,, = Ty, — Ty =
Differenz zwischen hochster und tiefster Temperatur am BetteinlaB, (T** =
Dauer der Aufrechterhaltung der Hichsttemperatur und ¢, = Cyclusdauer.

leren Temperatur T = 160 °C erreicht werden kann, wihrend
im stationdren Zustand dazu T = 250 °C erforderlich ist. Im
Falle eines reversiblen, exothermen Prozesses konnte eine
Temperaturabnahme um 90 K iiber den Reaktor zu einer
wesentlichen Erh6hung des Umsatzes fiihren. So zeigte zum
Beispiel die Optimierung der Ammoniaksynthese am Ei-
senkatalysator, daB3 durch eine angepaBte periodische Tem-
peraturanderung der Zulaufmischung die Produktivitdt des
Reaktors um den Faktor 1.5 erhoht werden kann®4,

5.2.1. Stromungsumkehrreaktor

Das Stromungsumkehrverfahren (Abb. 9) wurde Mitte
der siebziger Jahre fiir heterogen katalysierte Reaktionen
vorgeschlagen!*®*5~%7! und hat seitdem in der Industrie
verbreitet Anwendung gefunden. Kennzeichen des Prozesses
(siehe Abschnitt 2.1.2) ist die periodische Umkehr des kiih-
len Zulaufgasstroms, der in ein vorgewdrmtes Katalysator-
bett geleitet wird. Die theoretische Grundlage des Stro-
mungsumkehrverfahrens bilden grundlegende Untersuchun-
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Abb. 9. FlieBschema eines Verfahrens mit Stomungsumkehr, in dem der Reak-
tor mit adiabatischem Katalysatorbett ® unter periodischer Umkehr der Fluf3-
richtung der Reaktionsmischung durch Ventile @ betrieben wird.

gen nichtstationdrer Betriebsbedingungen in Festbettreakto-
ren!'!- 381 Die Hauptvorteile dieses Verfahrens sind folgen-
del®7:

1. Das Katalysatorfestbett dient erstens als Beschleuniger
der chemischen Reaktion und zweitens als regenerativer
Wirmeaustauscher. Auf eine Installation von Warmeaus-
tauschern vor dem Reaktor und auf eine Zufuhr zusatzli-
cher Wirme zur Unterstiitzung der Reaktion kann ver-
zichtet werden.

2. Es ist moglich, autothermisch zu fahren, auch wenn die
Reaktionsmischung so verdiinnt ist, daB der adiabatische
Temperaturanstieg bei vollstindigem Umsatz nur 10 bis
15K betrigt.

3. Mischungen mit erheblich variierenden EinlaBmerkma-
len kénnen gehandhabt werden.

4. Im Katalysatorbett werden Bedingungen nahe den theo-
retisch optimalen erzeugt. Dies erhdht oft die Produktivi-
tdt und/oder die Selektivitit und vereinfacht die Reak-
torkonstruktion wesentlich. Fiir exotherme, reversible
Prozesse ist es zum Beispiel erforderlich, die Temperatur
zu senken, um einen hoheren Umwandlungsgrad zu errei-
chen. Unter herkdmmlichen stationidren Bedingungen hat
man genau den gegenteiligen Effekt. Im ProzeB mit Stro-
mungsumkehr erhdlt man eine sehr viel giinstigere Tem-
peraturverteilung (Abb. 10).
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Abb. 10. Strémungsumkehrverfahren. Typische Temperaturverteilung entlang
der Katalysatorbettlange ! vor der Umkehr der FluBrichtung, wenn eine exo-
therme Reaktion stattfindet (der Pfeil zeigt die Bewegungsrichtung der Tempe-
raturwelle).

5. Die erhebliche Senkung der mittleren Temperaturen im
Katalysatorbett und in allen Leitungen fithrt in Verbin-
dung mit der wesentlich einfacheren Reaktorkonstruk-
tion zu einer grolen Reduzierung des durch den Druck-
verlust verursachten Energieverbrauchs (20-50%).
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6. Der nichtstationdre Zustand der Katalysatoroberfliche
kann zu einem hoheren Wirkungsgrad des nichtstationa-
ren Prozesses im Vergleich zum stationiren Prozef beitra-
gen.

7. Durch die Verringerung der mittleren Temperaturen und
der ReaktorgroBe sowie die einfachere Konstruktion neh-
men die Warmeverluste deutlich ab.

8. Die katalytische Oxidation von Niederenergie-Reak-
tionsmischungen (oder Brennstoffen) ermoglicht unter
Stromungsumkehrbedingungen die Auskoppelung hoch-
wertiger Wirme aus der zentralen Reaktorzone, in der die
Temperatur am hdchsten ist (Abb. 11)*71,

Abb. 11. FlieBschema zum Gewinnen hochwertiger Warme bei der Abgasent-
giftung nach dem Stromungsumkehrverfahren. Auf der linken Seite sind Tem-
peraturprofile vor der Umkehr der Strémungsrichtung dargestellt.

Im folgenden seien kurz einige industrielle Anwendungen
von Stromungsumkehrprozessen besprochen.

Abgasentgiftung: Die Entgiftung industrieller Abgase
durch Entfernung von organischen Verbindungen, CO und
Stickoxiden!!3- 367391 (Abb. 12) ist ein Anwendungsgebiet
des Stromungsumkehrverfahrens. Bisherige Erfahrungen

Wasser

Abb. 12. Schemazeichnungen der Reaktoren fiir die Abgasentgiftung a) mit
nichtstationirer (vgl. Abb. 11) und b) mit herkémmlicher stationdrer Metho-
de. @ zu reinigendes Gas, @ Ventile, @ Katalysatorbett, @ Inertbett,
® rekuperativer Wirmeaustauscher, ® Strahlbrenner, @ gereinigtes Gas.

zeigen, daB diese neuartige Betriebsweise die Kapitalkosten
einer Entgiftungsanlage um einen Faktor 1.5 bis 3 und die
Betriebskosten um einen Faktor 1.5 bis 2 senkt, Gase mit
niedrigem und verdnderlichem Schadstoffgehalt von 0.5 g
m~ 3 und mehr autothermisch reinigen und eine hochwertige
Wirme liefern kann, falls der Schadstoffgehalt iiber 3 gm ™3
liegt. Alle Stromungsumkehrverfahren, die in der Praxis zur
Entgiftung eingesetzt werden, entfernen 99% der giftigen,
schlecht riechenden oder toxischen Verbindungen und kén-
nen mit preisgiinstigen Oxidkatalysatoren arbeiten.
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Schwefeldioxid-Oxidation: Die Schwefeldioxid-Oxidation
an Vanadiumkatalysatoren zur Schwefelsdureherstellung
wird industriell vielfach nach dem Stromungsumkehrverfah-
ren!!? 9 durchgefiihrt (Abb. 2). Dieses Verfahren erfordert
keine mehrfachen Katalysatorbetten. Bei niedrigen SO,-
Konzentrationen ist fiir die Anlaufphase eine geringe zusétz-
liche Energiezufuhr erforderlich. In Abhdngigkeit von den
ziemlich unterschiedlichen in der Praxis vorliegenden Bedin-
gungen, ldBt sich durch den nichtstationdren Betrieb eine
Verminderung des Metallgewichts der Kontakteinheit um
50-70%, des Druckabfalls um 30-50%, der gesamten Ka-
pitalkosten um 30-80% und der Herstellungskosten der
Schwefelsdure um 5-20% sowie eine Vereinfachung der
Konstruktion erzielen. Nach dem Strémungsumkehrverfah-
ren konnen im einfachen Einbettreaktor ohne externe Wir-
meaustauscher ,,verdiinnte** Rostgase mit einem SO ,-Gehalt
von 0.5-3% oder Gase fiir die zweite Katalysestufe des
Doppelabsorptionsverfahrens mit 0.5-1% SO, verarbeitet
werden.

Claus-Prozef: Die Schwefelgewinnung nach der Claus-
Methode unter Verwendung des Stromungsumkehrverfah-
rens sollte nach Schitzungen eine Senkung der Kapitalko-
sten um 20-30 % und der erforderlichen Katalysatormenge
um 20-35% ermoglichen. Weiterhin kénnte auf eine Zufiih-
rung zusitzlicher Energie zur Vorwdrmung der Reaktions-
mischung verzichtet werden.

Die theoretischen Grundlagen des nichtstationdren Claus-
Reaktors wurden ausgehend von einem mathematischen
Modeli!®2!, das die Schwefelkondensation im kalten An-
fangsbereich des Katalysatorbetts beriicksichtigt, entwik-
kelt. Es konnte gezeigt werden, daB es bei Warmeableitung
aus dem zentralen Teil des Betts mit gleichzeitiger Schwefel-
kondensation und Abtrennung (Abb. 13) moglich ist, eine
Schwefelriickgewinnung von ungefahr 98 % zu erreichen 4],

2754
2254

(°C}
175 4
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104
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0.61
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Abb. 13. Theoretische Profile der Temperatur T und des Schwefelgehalts X'
entfang der Katalysatorbettlinge / eines Stromungsumkehrreaktors mit Gas-
zwischenkiihlung und Schwefelkondensation. a) Anfang, b) Mitte, c) Ende ei-
nes Cyclus. Der Pfeil zeigt die Stromungsrichtung der Reaktionsmischung. T},
ist die EinlaBtemperatur der Reaktionsmischung.
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Kiirzlich wurde ein sogenannter ,,doppelter* Claus-Pro-
zeB mit Stromungsumkehr®3!, der eine katalytische Haupt-
stufe mit einer zusitzlichen Reinigungsstufe kombiniert,
vorgeschlagen (Abb. 14). Dabei wird Gas mit hoher Tempe-

Einsatzgas

I
of -

NN

®1 s s ®

7/

Reingas

Abb. 14. Dreistufiger nichtstationirer Claus-ProzeB. ©, ©., @ Reaktoren, @,
@ Schwefetkondensator, @, @ Ventile zum Andern der Strémungsrichtung im
nichtstationdren Reaktor bzw. im gesamten System.

ratur in den Reaktor 1 eingeleitet, in dem unter stationdren
Bedingungen die Claus-Reaktion und die Hydrolyse von
COS und CS, erfolgen. Nach der Abtrennung von Schwefel
im Kondensator 3 wird das Gas mit einer Temperatur von
120-160 °C in den Reaktor 2 eingeleitet, der im periodischen
Betrieb mit Stromungsumkehr arbeitet. Nach der Schwefel-
abtrennung im Kondensator 3’ strémt die Mischung weiter
in den Reaktor 1°, der so betrieben wird, dafl am Katalysator
gebildeter Schwefel absorbiert wird. Ist dieser Reaktor mit
Schwefel gesittigt, wird die Stromungsrichtung im System
umgedreht. Als mittlerer Grad der Schwefelriickgewinnung,
der wihrend eines Cyclus bei diesem Verfahren erreichbar
ist, werden 99.5-99.9 % erwartet.

Auf weitere faszinierende Aspekte des Strdmungsumkehr-
reaktors wie den Einflu3 der chemischen Dynamik des Kata-
lysators auf die Leistungsfdhigkeit des Prozesses, die Formu-
lierung von dynamischen Modellen, die Verfahrensoptimie-
rung, qualitative und quantitative Analysenmethoden und
die automatische Regelung sei hier nur kurz hingewiesen.

6. Hindernisse auf dem Weg zum idealen Reaktor

Trotz zuverldssiger Labordaten, vielversprechender Er-
gebnisse der mathematischen Modellierung und iiberzeugen-
der Ratschlige erfahrener Kollegen bleibt der leistungs-
fahige chemische Reaktor ein nicht realisiertes Ideal. Was
sind die Griinde hierfiir? Zum AbschluBl werden wir versu-
chen, die Schwierigkeiten aufzuzeigen, die einer Losung des
Problems entgegenstehen:

1. Das Fehlen zuverldssiger und eindeutiger kinetischer
Daten fiir chemische Prozesse. Oftmals wurden trotz
guter Versuchsapparaturen Untersuchungen durch uner-
wiinschte Stofftransporteinfliisse verfélscht oder in einem
zu engen Temperatur- und Druckbereich durchgefithrt.
Es ist sinnlos, Geld bei Kinetikstudien zu sparen, denn
bekanntlich bezahlt der Geizige am Ende doppelt.

2. Das Vorhandensein rdumlicher Inhomogenitéten bedingt
durch duBere Faktoren und innere Eigenschaften. Einen
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gleichmaBigen Betrieb im Reaktionsvolumen zu erreichen
ist eine sehr komplexe und kostspielige Aufgabe. Doch
nach ihrer Lésung zahlt sich das eingesetzte Geld aus. Die
Hauptschwierigkeit dabei ist der Ubergang vom Mafstab
der Pilotanlagen auf den industrieller Anlagen. Eine gute
Theorie und eine zuverldssige Methode der mathemati-
schen Modellierung fehlen hier noch.

3. Mangelhafte mathematische Modelle und groBe Fehler in
den Modellparametern fiihren zu Fehlern in der Model-
lierung und in der Auslegung. Um das zu vermeiden, soll-
ten sich Ingenieure, die hier gravierende Fehler zweimal
machen, eine weniger anspruchsvolle Arbeit suchen.

4. Hohe Sensitivitdt des Systems auf schwankende EinlaB-
bedingungen oder innere Parameter des Systems, Instabi-
litdt oder enge Stabilitdtsgrenzen. Alle diese Schwierigkei-
ten konnen iberwunden werden, wenn man sich um das
Regelungssystem rechtzeitig und mit hoher Qualifikation
kiimmert. Eine gut ausgearbeitete Theorie der Regelungs-
technik ermoglicht die Entwicklung eines Regelungssy-
stems, das die Einhaltung der technischen Reaktorpara-
meter in den zuldssigen Grenzen sicherstellt. Die Ent-
wicklung eines optimalen chemischen Reaktors, der in
der Nibhe eines instabilen stationdren Bereichs oder inner-
halb enger Stabilititsgrenzen betrieben wird, ist ohne ma-
thematischer Modellierung unmaglich.

5. Explosions- und Brandgefahren. Das Gefdhrdungspoten-
tial muB abgeschitzt und, wenn moglich, beseitigt wer-
den. Bei zu Explosionen neigenden Prozessen in FlieB-
bettreaktoren empfehlen sich passive MaBnahmen, z.B.
die Kanile und Teilchenzwischenrdume so zu wibhlen,
daB sie feuerloschend wirken und die Ausbreitung der
Flammen erschweren. Diese Bedingungen miissen am Re-
aktorein- und -auslaB erfiillt sein, da dann das System
gegen die Umgebung isoliert ist.

6. Der zum Reaktorbau verwendete Werkstoff ist schlecht
ausgewidhlt. Dieser Fehler 1dBt sich normalerweise immer
beseitigen, wenn man nicht auf die Materialkosten achten
muf. Aber wer kann es sich heutzutage erlauben, nicht an
Kosten zu denken.

Schlechte Qualitdt der Einrichtungen, unzureichend aus-
gebildete Mitarbeiter und Rohstoffe minderer Qualitit sind
selbstverstidndlich Probleme, von denen lediglich die Kon-
kurrenz betroffen ist!

Es ist wichtig, darauf hinzuweisen, da} die Schwere der
oben aufgefiilhrten Probleme mit der ReaktorgroBe zu-
nimmt. Dies hat vor allem mit dem Problem rdumlicher,
besonders systeminhdrenter Inhomogenititen zu tun. Au-
Berdem werden die Probleme bei der Konstruktion, dem
Transport, dem Zusammenbau und der Wartung des Reak-
tors ebenfalls groBer. Auch der negative EinfluB dynami-
schen Verhaltens, insbesondere beim An- und Abfahren des
Reaktors, nimmt mit der ReaktorgroBe zu. Dasselbe gilt fiir
den Aufwand, der erforderlich ist, um einen zuverldssigen
und unter &kologischen Gesichtspunkten akzeptablen Be-
trieb sicherzustellen.

Fiir einen Spezialisten auf dem Gebiet der mathemati-
schen Modellierung gibt es keine groBere Befriedigung, als
die Anlage zu sehen und zu beriihren, die unter Verwendung
seiner Ergebnisse geschaffen wurde. Mit groBer Freude kann
man feststellen, daB das wachsende Potential der modernen
wissenschaftlichen und technischen Disziplinen und Arbeits-
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verfahren es uns erméglichen sollte, hdufiger diese Bestiti-
gung zu erfahren.
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