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Mikroelektromechanische Systeme, die die Ausf�hrung
chemischer Reaktionen unter kontinuierlichem Fluss er-
m�glichen, finden seit etwa zehn Jahren ein zunehmendes
Interesse in der organischen Synthesechemie, nachdem die
Anwendung solcher Systeme in der Miniaturanalyse (m-TAS)
demonstriert worden war.[2] Die Mikroreaktortechnologie
bietet viele attraktive Merkmale, die ausf�hrlich diskutiert
und in �bersichtsartikeln behandelt wurden.[3] Mikroreakto-
ren erm�glichen sehr wirksame Mischvorg�nge und einen
guten W�rmetransfer bei hoch exothermen Reaktionen,
letzteres dank des gegen�ber herk�mmlichen Reaktoren er-
heblich gr�ßeren Oberfl�che-Volumen-Verh�ltnisses. Ein oft
genannter Vorzug bei der Synthese komplexer, pharmazeu-
tisch interessanter Molek�le ist die M�glichkeit, Reaktionen
unter streng kontrollierten Bedingungen auf sehr kleiner
Skala durchf�hren zu k�nnen. In Bezug auf die Prozessent-
wicklung bei Wirkstoffsynthesen wurden eindrucksvolle
Fortschritte erzielt, die dem Ziel galten, die herk�mmlichen

„Flaschenh�lse“ bei der Produktaufbereitung und -reinigung
zu umgehen; Beispiele hierf�r sind die serielle Abfolge
multipler Reaktionsstufen unter Durchflussbedingungen
oder die Kombination von Immobilisierungsreaktionen mit
serieller Prozessierung.[4,5]

�ber diese Entwicklungen hinaus wurden allgemeine und
recht pauschale Behauptungen aufgestellt, dass Mikroreak-
torsysteme organische Reaktionen beschleunigen k�nnen
und dass routinem�ßig niedrigere Katalysatorbeladungen
und h�here Ausbeuten als bei Reaktionen in normalen Re-
aktionskolben m�glich sind. Trotz dieser potenziellen Vor-
teile gibt es weit weniger Beispiele f�r die erfolgreiche Im-
plementierung von Mikrodurchflussreaktoren, als diese Be-
richte glauben lassen. Stillschweigend wird impliziert, dass es
nur eine Frage der Zeit sei, bis Mikrodurchflussreaktoren zur
dominierenden Technik in der Laborpraxis werden – ob nun
f�r die Grundlagenforschung oder in praktischen Anwen-
dungen komplexer organischer Reaktionen – und die klassi-
sche Reaktionsf�hrung im Reaktionskolben bald ein �ber-
bleibsel vergangener Zeit sein wird. Es scheint daher loh-
nend, die einer solchen Perspektive zugrundeliegenden An-
nahmen genauer zu untersuchen und einen kritischen Ver-
gleich zwischen der Reaktionsf�hrung im Kolben und im
Durchflussreaktor anzustellen.

Der Hinweis ist wichtig, dass wir unsere Diskussion auf
einphasige, homogene Reaktionen beschr�nken. Mehrphasi-
ge Reaktionssysteme – einschließlich Tr�pfchen- und
Grenzfl�chenstr�mungssysteme[6, 7] sowie Systeme, die sich
die Reaktorw�nde zur Immobilisierung von Reagentien oder
Katalysatoren zu Nutze machen[4, 8] – sowie ultraschnelle,
diffusionskontrollierte Reaktionen sind von unserer Be-
trachtung ausgenommen. Aber auch mit dieser Einschr�n-
kung stehen immer noch gen�gend Beispiele von �ber-
gangsmetallkatalysierten und organokatalytischen Umwand-
lungen zur Verf�gung, die einen betr�chtlichen Teil der in
akademischen und pharmazeutischen Laboratorien er-
forschten Reaktionen ausmachen. Anhand der fundamenta-
len Prinzipien der physikalisch-organischen Chemie, der
Thermochemie und von Transportph�nomenen zeigen wir f�r
viele dieser F�lle auf, dass Mikrostr�mungsbedingungen
keinen Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit, Produkt-
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selektivit�t, erforderliche Katalysatormenge oder Ausbeute
haben sollten. Wir stellen einen einfachen Satz von Kriterien
bereit, mit denen sich absch�tzen l�sst, ob f�r einen be-
stimmten Fall die Verwendung einer Mikrodurchflussappa-
ratur Vorteile bietet.

Reaktordesign: eine kurze Einf�hrung

Mikrofluidreaktoren, bekannt als Lab-on-a-Chip-Syste-
me, sind dreidimensionale Bauelemente bestehend aus Glas,
Quarz, Polymeren oder Metallen. Sie enthalten Mikrokan�le,
durch die Fl�ssigkeiten durch Druck, elektrokinetisch oder
str�mungsgetrieben gepumpt werden. Typische Abmessun-
gen liegen in der Gr�ßenordnung von Mikrometern f�r den
Kanaldurchmesser, Metern f�r die Reaktorl�nge und Milli-
litern f�r das Gesamtreaktorvolumen. In Abbildung 1 sind

ein Chip-basierter Durchflussreaktor und ein tpyischer
Batch-Reaktor in Form eines Schraubdeckelgl�schens mit
Magnetr�hrfisch gegen�bergestellt.

Ein Mikrodurchflussreaktor wird normalerweise so be-
trieben, dass sich eine Kolbenstr�mung einstellt, wodurch die
Vermischung in Flussrichtung minimiert wird. Wenn wir ein
kleines Volumen einer Reaktionsl�sung betrachten, das
durch den Reaktorkanal fließt, so findet die Reaktion inner-
halb dieses kleinen Volumens statt, und dies unabh�ngig vom
Volumen davor oder dahinter. Wenn die Vermischung in ra-
dialer Richtung schnell ist (was in einphasigen Mikrokanal-
reaktoren typischerweise der Fall ist), so k�nnen wir uns je-
den aufeinanderfolgenden Querschnitt durch das Reaktor-
volumen als separaten, d�nnen, gut ger�hrten Reaktor vor-
stellen, der von dem kleinen R�hrreaktor dahinter gespeist
wird und seinerseits den kleinen R�hrreaktor davor speist.

In Abbildung 2 ist diese Beschreibung eines Mikroreak-
tors mit der eines Reaktionskolbens f�r eine Reaktion erster
Ordnung verglichen. Im Reaktionskolben klingt die Kon-
zentration des Reaktanten exponentiell mit der Zeit ab. In
einem Mikrofluidsystem mit einer konstanten Durchfluss-
geschwindigkeit klingt die Konzentration des Reaktanten
exponentiell mit der zur�ckgelegten Entfernung im Reaktor
ab. Also ist der Parameter Zeit in einem Reaktionskolben
gleichzusetzen mit dem Parameter Entfernung in einem

Durchflussreaktor. Mit diesem Vergleich im Hinterkopf
wollen wir nun einige der wiederholt genannten Vorz�ge von
Mikrodurchflussreaktoren gegen�ber Reaktionskolben unter
die Lupe nehmen, insbesondere f�r den Fall einer einphasi-
gen homogenen katalytischen Reaktion.

Mischen

Es wird oft behauptet, dass Mikrofluidsysteme f�r eine
bessere Durchmischung als im Reaktionskolben sorgen. Um
das Verhalten von Reaktionen in einem Mikrofluidsystem zu
verstehen, m�ssen wir betrachten, wie die Reaktantmolek�le
anf�nglich miteinander in Kontakt kommen und wie sie sich
bei ihrem Fluss durch den Reaktorkanal vermischen. Viele
Mikrodurchflussapparaturen enthalten noch vor dem Reak-
toreinlass eine speziell konstruierte Vermischungszone, die
f�r eine schnelle Durchmischung der getrennten Reaktant-
str�me sorgt.[5b,c] Im Anschluss an die Mischungszone werden
die Flussgeschwindigkeiten in Mikroreaktoren normalerwei-
se so kontrolliert, dass eine laminare Str�mung entsteht, in
der die weitere Durchmischung von Molek�len nur noch
durch Diffusion stattfindet.[7, 9] Dies ist ein Charakteristikum,
das als ein Vorzug von Mikrodurchflussreaktoren gegen�ber
normalen Rundkolben genannt worden ist. Unsere Aufgabe
ist es, eine vergleichende Bewertung solcher vorab durch-
mischter homogener Reaktionsstr�me bei laminarer Str�-
mung in Mikrofluidkan�len und von L�sungen �hnlicher
Konzentration in Reaktionskolben anzustellen. Eine einfache
Berechnung (siehe Hintergrundinformationen) vergleicht die
molekulare Diffusion in einem Mikrofluidkanal mit der Dif-
fusion in einem Reaktionskolben, und tats�chlich ist das Er-
gebnis verbl�ffend: W�hrend ein Molek�l im Zentrum eines
typischen Mikrofluidkanals (z.B. dem in Abbildung 1a ge-
zeigten) die Kanalwand in wenigen Sekunden erreichen kann,
ben�tigt das gleiche Molek�l in der Mitte eines Schraub-
deckelgl�schens (z. B. dem in Abbildung 1b gezeigten) meh-
rere Stunden, um bis zur Wand zu gelangen! K�nnen wir
sicher sein, dass uns diese Berechnung die große �berlegen-
heit des Mikrodurchflussreaktors hinsichtlich der Durchmi-
schung von Reaktionsl�sungen best�tigt?

Abbildung 1. a) Ein typischer Mikrofluidreaktor f�r Reaktionen unter
Durchflussbedingungen; b) Schraubdeckelgl�schen mit Magnetr�hr-
fisch f�r Reaktionen im Batch-Betrieb.

Abbildung 2. Auftragungen der Reaktantkonzentration gegen die Zeit
(Reaktionskolben) oder die Entfernung (Durchflussreaktor) f�r eine
einfache Reaktion erster Ordnung unter homogenen Bedingungen mit
guter Durchmischung.
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Eine genauere Betrachtung offenbart den fundamentalen
Irrtum dieser Argumentation: Die Zeit, die ein Molek�l be-
n�tigt, um seinen Weg hin zur Reaktorwand zu bew�ltigen, ist
v�llig irrelevant, solange die Wand nicht in irgendeiner Form
an der Reaktion beteiligt ist (so wie es bei immobilisierten
Reagentien oder Katalysatoren der Fall w�re). In einer ho-
mogenen L�sung treibt die Diffusion ein Molek�l stets in der
gleichen Zeit um die gleiche Strecke voran, gleichg�ltig in
welchem Reaktionsgef�ß sich das Molek�l befindet.[10] Be-
trachten wir als ein Beispiel die Reaktion A + B!C, wobei A
und B bei den typischen Konzentrationen organischer Re-
aktionen vollst�ndig l�slich sein sollen. In einem solchen Fall
machen L�sungsmittelmolek�le mehr als 90% des Reaktor-
inhalts aus. Jegliche Dichte- oder Viskosit�tsunterschiede
zwischen A, B und C, die meist ohnehin klein sein werden,
sind f�r das Gesamtsystem zu vernachl�ssigen. Schon gelin-
des R�hren in einem Reaktionskolben stellt binnen Sekun-
den eine homogene L�sung her, wie durch Zugabe eines
Farbstoffs zur ger�hrten L�sung leicht demonstriert werden
kann (was wir f�r die Photographie in Abbildung 1 b auch
getan haben). Die Konzentrationen von A, B und C sind zu
jedem beliebigen Zeitpunkt an jedem Ort des Schraub-
deckelgl�schens identisch. Es sind diese Konzentrationen, die
bestimmen, wie weit und wie lange ein Molek�l mittels der
molekularen Diffusion wandern muss, um auf einen geeig-
neten Reaktionspartner zu treffen. Dies ist der eigentlich
relevante Prozess, den es zu betrachten gilt, wenn ein Reak-
tionsverhalten, gleich ob im Reaktionskolben oder im
Durchflussreaktor, verstanden werden soll. Die Zeit und
Entfernung zur Reaktorwand haben f�r eine Reaktion in
homogener L�sung, ob nun in einem Mikrokanal oder Kol-
ben, keinerlei Bedeutung.

In der organischen Chemie herrscht eine gewisse Konfu-
sion �ber die Natur und Relevanz der verschiedenen Arten
von Mischvorg�ngen. Nicht wenige Chemiker haben frus-
trierende Erfahrungen mit mischungskontrollierten Reak-
tionen gemacht, und die Abh�ngigkeit von Reaktivit�ten und
Selektivit�ten vom Mischvorgang ist ausf�hrlich untersucht
worden.[9] Bekannteste Beispiele sind Prozesse, die nicht von
der molekularen Diffusion, sondern von einer makroskopi-
schen Durchmischung bestimmt werden (z. B. Gas-fl�ssig-
Massetransfer bei Hydrierungen; Polymerisationen, bei de-
nen die Reaktanten und Produkte stark unterschiedliche
Viskosit�ten haben). Es muss darauf hingewiesen werden,
dass solche Reaktionen in einem Mikrofluidkanal bei lami-
narer Str�mung genauso problematisch sind wie in einem
Reaktionskolben mit R�hrer. Die Frage, die wir hier unter-
suchen, betrifft die Rolle des Mischvorgangs in Reaktions-
systemen, bei denen die molekulare Diffusion der vorherr-
schende Durchmischungsmechanismus ist.

Eine chemische Reaktion ist mischungskontrolliert, wenn
ihre Halbwertsdauer maximal in der Gr�ßenordnung des re-
levanten Mischvorgangs liegt. Eine einfache Berechnung
deckt auf, dass f�r den Fall, dass der relevante Durch-
mischungsmechanismus die molekulare Diffusion ist, die
chemische Reaktion nur dann einen Einfluss erf�hrt, wenn
ihre Halbwertsdauer weniger als ein Billionstel einer Sekunde
betr�gt. Unsere hiesige Diskussion konzentriert sich auf ho-
mogene Reaktionen, die mit Halbwertsdauern in der Gr�-

ßenordnung von Minuten bis Stunden ablaufen und bei denen
von Beginn an eine gute Durchmischung vorliegt. In diesen
F�llen k�nnen wir folgern, dass die molekulare Diffusion in
einem Mikrokanal keinerlei Vorteile gegen�ber der mole-
kularen Diffusion in einem Reaktionskolben bietet. Tat-
s�chlich st�tzen wir uns intuitiv auf diese Schlussfolgerung,
wann immer wir homogene Reaktionen durch NMR-Spek-
troskopie in einem NMR-R�hrchen verfolgen.

W�rmetransfer

Aus der obigen Diskussion haben wir gelernt, dass die
Behauptung, Mikrodurchflussbedingungen br�chten bessere
Ergebnisse, f�r den Fall einer Reaktion in homogener L�sung
nicht gerechtfertigt ist. Was aber ist mit dem W�rmetransfer?
In einer homogenen L�sung, in der sich die Reaktionspartner
allein durch die Wirkung der molekularen Diffusion begeg-
nen, kann die W�rmedissipation relativ langsam vonstatten
gehen, und dies k�nnte bei einer stark exothermen Reaktion
ein wichtiger Aspekt sein. Die Reaktionsw�rme wird sich
dabei einheitlich �ber das Reaktorvolumen verteilen, es
werden also keine heißen Heterogenit�ten („Hot-Spots“)
auftreten. Allerdings kann die Geschwindigkeit, mit der
W�rme aus dem Reaktionsgemisch abgef�hrt wird, je nach
Reaktortyp verschieden sein. Hier k�nnten Mikrodurch-
flusssystemen mit ihrem großen Oberfl�che-Volumen-Ver-
h�ltnis besser geeignet sein, um Reaktionen unter kontrol-
lierten isothermen Bedingungen durchzuf�hren. Das Argu-
ment wurde vorgebracht, dass Reaktionen in Mikrodurch-
flussreaktoren bei h�heren Temperaturen als in Reaktions-
kolben ausgef�hrt werden k�nnen, weil sich ein besseres
Temperaturprofil aufrechterhalten ließe. Ein k�rzlich er-
schienener Bericht �ber eine mehrstufige Durchflusssynthese
von Ibuprofen, die eine Sequenz von mehreren schnellen,
exothermen Reaktionen umfasst, zeigt eindrucksvoll, wie ei-
ne große Oberfl�che zum W�rmetransfer in Mikrodurch-
flusssystemen ausgenutzt werden kann.[5a] K�nnen wir einen
Weg finden, um dieses Argument quantitativ auf seine All-
gemeing�ltigkeit hin zu pr�fen?

In der pharmazeutischen Forschung und Entwicklung
spielt die Untersuchung von Temperaturprofilen eine wich-
tige Rolle innerhalb der Prozesssicherheitsanalyse, und eine
Reihe von einfachen Rechnungen wurde entwickelt, um die
W�rmetransferkapazit�t von Labor- und Technikumsanlagen
zu ermitteln.[11] Die Charakterisierung s�mtlicher Reaktionen
durch einen als adiabatischer Temperaturanstieg DTad be-
kannten Parameter [Gl. (1)] ist Bestandteil jedes Arznei-
stoffentwicklungsprogramms.

DTad ¼
DHnet

mtotalCp;r
ð1Þ

DHnet ist die freigesetzte Nettow�rme (in J), mtotal die
Gesamtstoffmenge des Reaktorinhalts und Cp,r die mittlere
W�rmekapazit�t des Reaktorinhalts (in J mol�1 K�1). Der
adiabatische Temperaturanstieg charakterisiert einen Batch-
Reaktor unter „Worst-Case“-Bedingungen: Wenn die K�hl-
f�higkeit vollst�ndig verloren ginge und die gesamte Reak-
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tionsw�rme deshalb im Reaktor verbliebe, auf welchen Wert
w�rde die Temperatur des Reaktorinhalts maximal steigen?
Die Kenntnis dieses Werts ist hilfreich, um die m�glichen
Folgen einer „durchgehenden“ Reaktion abzusch�tzen, z. B.
um das Einsetzen unerw�nschter Nebenreaktionen voraus-
zusehen oder den Druckaufbau im Reaktor zu berechnen,
falls die Temperatur den Siedepunkt des L�sungsmittels er-
reicht.

Ein Beispiel aus der Organokatalyse

Auch wenn wir nicht unmittelbar mit der Konstruktion
von Druckreaktoren f�r Worst-Case-Bedingungen befasst
sind, so k�nnen wir das Rechenverfahren doch nutzen, um
den adiabatischen Temperaturanstieg f�r eine Reaktion in
einem Laborkolben mit schlechtem W�rmetransfer zu er-
mitteln. Damit k�nnen wir dann absch�tzen, ob eine be-
stimmte Reaktion vom verbesserten W�rmetransfer bei Mi-
krodurchflussbedingungen profitieren w�rde. Als Fallbeispiel
dient uns eine k�rzlich erschienene Arbeit von Seeberger und
Odedra.[12] Die Autoren kamen zu dem Schluss, dass or-
ganokatalytische Aldol- [Gl. (2)] und Mannich-Reaktionen in
Mikrodurchflussreaktoren bei h�heren Temperaturen und
mit niedrigeren Katalysatorbeladungen ausgef�hrt werden
k�nnen als in Rundkolben, da in ersterem Fall ein besseres
Temperaturprofil aufrechterhalten wird.

Die thermochemischen Parameter der Aldolreaktion in
Gleichung (2) sind leicht erh�ltlich. Die Reaktion zeigt eine
thermodynamische Reaktionsw�rme von ungef�hr
50 kJ mol�1. Ein Reaktionsgemisch aus Dimethylsulfoxid
(DMSO) und Aceton im Verh�ltnis 1:1, wie es in der ge-
nannten Studie eingesetzt wurde, hat eine mittlere W�rme-
kapazit�t von ca. 139 J mol�1 K�1. Zur Einspeisung in den
Mikroreaktor wurden L�sungen von DMSO/Aceton und
0.1m Aldehyd mit einem Gesamtvolumen von 10 mL ange-
setzt. Mit diesen Angaben k�nnen wir ein Worst-Case-Sze-
nario f�r den hypothetischen Fall berechnen, dass sich das
gesamte Volumen in einem Rundkolben bef�nde und die
Reaktion adiabatisch abliefe (d.h. ohne W�rmeentzug). Das
Ergebnis ist, dass die Reaktortemperatur um h�chstens 1.3 8C
ansteigen w�rde (siehe die Hintergrundinformationen). Im
allerschlimmsten Fall w�rde die Aldolreaktion in Glei-
chung (2), die bei 60 8C ausgef�hrt wird, einen Temperatur-
anstieg auf 61.3 8C erfahren. Zudem w�rde schon leichtes
R�hren einen gewissen W�rmetransfer erzeugen, sodass die
Temperaturabweichung in Wirklichkeit noch geringer aus-
fallen und m�glicherweise kaum messbar sein wird. Mit die-
sem Resultat f�llt es schwer, ein verbessertes Temperatur-
profil als signifikanten Vorteil des Durchflussreaktors f�r die
Reaktion in Gleichung (2) auszumachen.

Unsere eigenen Erfahrungen mit organokatalytischen
Aldolreaktionen best�tigen diese Folgerung. Wir haben die
Reaktion in Gleichung (2) bei der niedrigsten Katalysator-
beladung, die in der Seeberger-Studie verwendet wurde, un-
tersucht. Die Reaktion wurde bei Raumtemperatur und bei
60 8C ausgef�hrt, einmal in einem Schraubdeckelgl�schen
(�hnlich dem in Abbildung 1b) und einmal in einem Mikro-
durchflussreaktor (�hnlich dem in Abbildung 1a). Im
Schraubdeckelgl�schen wurde der Reaktionsfortschritt durch
Kalorimetrie kontinuierlich gemessen und durch Probenah-
men �berpr�ft. In der Mikrofluidapparatur wurde der Re-
aktionsfortschritt durch Probenahme bei unterschiedlichen
Verweilzeiten �berwacht. Abbildung 3 zeigt, dass die Reak-

tionsgeschwindigkeiten im Schraubdeckelgl�schen und im
Durchflussreaktor identisch sind. Bei der h�heren Reak-
tionstemperatur wurden h�here Ausbeuten erhalten, der Ef-
fekt war jedoch im Schraubdeckelgl�schen und im Durch-
flussreaktor gleich. Erwartungsgem�ß nahm der Enantiome-
ren�berschuss (ee) bei h�herer Temperatur geringf�gig ab,
aber auch hier war der ee im Schraubdeckelgl�schen und im
Durchflussreaktor bei beiden Temperaturen identisch.

Was veranlasste Seeberger und Odedra zu der Schluss-
folgerung, dass die Durchf�hrung dieser Reaktion im Rund-
kolben und im Durchflussreaktor zu unterschiedlichen Er-
gebnissen f�hrt? Es k�nnte sich ganz einfach darum handeln,
dass �pfel mit Birnen verglichen wurden: Die Reaktion im
Durchflussreaktor wurde im Arbeitskreis Seeberger bei 60 8C
durchgef�hrt, w�hrend die Ergebnisse f�r den Rundkolben
aus einer Studie von Arvidsson und Hartikka stammen und
bei 25 8C erhalten wurden.[13] Hinzu kommt, dass einer ein-
fachen Endpunktanalyse, d.h. ohne Vorhandensein zeitab-
h�ngiger Daten, stets eine gewisse Gefahr innewohnt. Unter
Mikrodurchflussbedingungen bei 60 8C gen�gten Seeberger
nur 20 min, um die gleiche Ausbeute bei der gleichen Kata-

Abbildung 3. Vergleich der fraktionellen Ums�tze als Funktion der Zeit
f�r die Aldolreaktion in Gleichung (2) (Ar = m-ClC6H4, 0.5m ; DMSO/
Aceton 1:1 (v/v), 5 Mol-% Tetrazol-Katalysator) bei 25 8C und bei 60 8C.
Die Batch-Reaktionen, die in 5 mL fassenden Schraubdeckelgl�schen
mit Magnetr�hrfisch ausgef�hrt wurden, wurden reaktionskalorime-
trisch verfolgt und durch HPLC-Analyse verifiziert (durchgezogene Lini-
en). Die Reaktionen im Mikrodurchflussreaktor wurden durch HPLC-
Analyse verfolgt (offene Symbole). Details finden sich in den Hinter-
grundinformationen. ee des Produkts bei 25 8C: (69�3) % ee ; bei
60 8C: (60�3)% ee.
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lysatorbeladung zu erzielen wie Arvidsson nach 40 h bei
Raumtemperatur. In der Arvidsson-Studie ist angegeben,
dass eine vierfach h�here Katalysatorbeladung erforderlich
ist, um bei Umgebungsbedingungen eine �hnliche Ausbeute
in einer �hnlichen Reaktionszeit wie bei Seeberger zu erzie-
len, der diesen Befund dann als Hinweis darauf wertet, dass
die Reaktion unter Mikrodurchflussbedingungen bei h�heren
Temperaturen beschleunigt wird und dass ein Mikrodurch-
flussreaktor die Verwendung niedrigerer Katalysatorbela-
dungen erlaubt. Ergebnisse einer Batch-Reaktion bei 25 8C
wurden mit Ergebnissen einer Reaktion unter Durchfluss-
bedingungen bei 60 8C verglichen. Der Haken ist, dass kein
direkter Vergleich der Mikrodurchflussreaktion bei gleicher
Katalysatorbeladung einmal bei Umgebungstemperatur und
einmal bei erh�hten Temperaturen angestellt wurde.

Mithilfe von Daten, die durch zeitliches Verfolgen dieser
Reaktion erh�ltlich sind, lassen sich die Befunde von Ar-
vidsson und Seeberger in Einklang bringen. Die in Abbil-
dung 3 gezeigten Umsatzprofile zeigen, dass die Reaktion bei
Umgebungstemperatur sowohl im Reaktionskolben als auch
im Durchflussreaktor mit der Zeit extrem langsam wird – weit
langsamer jedenfalls, als f�r eine Reaktionskinetik erster
Ordnung zu erwarten w�re. Dies l�sst die Vermutung zu, dass
die drastischen Unterschiede in den Reaktionszeiten zwi-
schen Arvidssons Raumtemperaturexperiment im Reakti-
onskolben und Seebergers Experiment bei erh�hten Tempe-
raturen im Mikrodurchflussreaktor auf eine Katalysatordes-
aktivierung bei niedrigen Temperaturen und nicht etwa auf
die Art des Reaktors zur�ckzuf�hren ist.[14] Die Ergebnisse in
Abbildung 3 offenbaren, dass die Ausbeuteunterschiede bei
hohen und niedrigen Temperaturen nicht mit der Anwendung
von Durchflussbedingungen zusammenh�ngen; dies ist im
Einklang mit unseren Berechnungen des adiabatischen
Temperaturanstiegs.

Obwohl diese Ergebnisse belegen, dass die Aldolreaktion
in Gleichung (2) genauso gut in einem gew�hnlichen Labor-
kolben wie in einer Mikrodurchflussapparatur ausgef�hrt
werden kann, verbleibt eine weitere wichtige Frage, n�mlich
die des W�rmetransfers bei gr�ßeren Anlagen. Eine Faust-
regel in der pharmazeutischen Prozessentwicklung besagt,
dass Technikumsreaktoren W�rmetransfergeschwindigkeiten
von bis zu 50 WL�1 sicher bew�ltigen k�nnen. Mit einer ge-
sch�tzten Reaktionsgeschwindigkeit von 0.001 s�1 f�r die
Aldolreaktion in Gleichung (2) ergibt sich unter den oben
beschriebenen Bedingungen ein maximaler Reaktionsw�r-
mefluss von ungef�hr 5 WL�1, was eine Gr�ßenordnung
kleiner ist als der Grenzwert und ausreichend Spielraum f�r
eine sichere Maßstabsvergr�ßerung der Reaktion l�sst.

Weder unsere Berechnungen noch unsere experimentel-
len Daten st�tzen die Aussage, dass Mikrodurchflussreakto-
ren f�r die Reaktion in Gleichung (2) die Reaktionszeit
drastisch verk�rzen k�nnen und die Verwendung von gerin-
geren Katalysatormengen erlauben. Das Temperaturprofil
der Aldolreaktion kann in �blichen Rundkolben oder Tech-
nikumsreaktoren leicht aufrechterhalten werden. Ein ver-
besserter W�rmetransfer ist in diesem Fall als Argument f�r
die Anwendung von Durchflussbedingungen nicht gerecht-
fertigt und kann kein verbessertes Betriebsverhalten bewir-
ken.

Ein Beispiel aus der metallorganischen Chemie

Die obigen Ergebnisse haben gezeigt, dass die Aldol-
reaktion in Gleichung (2) keine besonderen Anspr�che an die
Durchmischung oder den W�rmetransfer in Laborkolben
oder Technikumsreaktoren stellt. Wie sieht es jedoch mit
exothermeren Reaktionen aus, die ein ausgepr�gteres Tem-
peraturprofil haben? Eine solche Reaktion, die von uns un-
tersucht wurde, ist die asymmetrische Alkylierung von Benz-
aldehyd mit Dialkylzinkreagentien in Gegenwart von Ami-
noalkoholen als Katalysatoren (Schema 1). Der Mechanis-

mus dieser Reaktion ist komplex und zeigt merkliche nicht-
lineare Effekte bez�glich des Enantiomeren�berschusses des
Katalysators. Noyori und Mitarbeiter haben die Reaktion
ausf�hrlich studiert[15] und konnten nachweisen, dass der
Katalysator inaktive homochirale und heterochirale Dimere
bildet, die als Reservoir im Gleichgewicht mit aktiven mo-
nomeren Katalysatorspezies vorliegen. Blackmond[16] wies
darauf hin, dass in einem solchen Fall der starke positive
nichtlineare Effekt im ee des Produkts von einer starken
Verlangsamung der Reaktion begleitet sein muss.

Metallorganische Alkylierungen sind f�r gew�hnlich hoch
exotherm, und f�r die thermodynamische Reaktionsw�rme
der Umsetzung in Schema 1 wurde ein Wert von ca.
190 kJmol�1 gemessen – ungef�hr viermal gr�ßer als f�r die
Aldolreaktion in Gleichung (2). Die gut untersuchte Reak-
tion in Schema 1 bietet sich als ein geeignetes Beispiel an, um
f�r den Fall einer thermisch anspruchsvollen und mechanis-
tisch komplexen homogenen katalytischen Umsetzung die
Reaktionsf�hrung in einem Batch- mit der in einem Durch-
flussreaktor zu vergleichen.

Wir haben die Reaktion in Schema 1 bei Raumtempera-
tur und auch sonst identischen Bedingungen in einem ge-
r�hrten Reaktionskolben und einem Mikrodurchflussreaktor
durchgef�hrt. In beiden F�llen ist das Reaktionsmedium ho-
mogen, und alle Spezies verbleiben im Verlauf der Reaktion
in L�sung. Unter diesen Bedingungen wird f�r den adiabati-
schen Temperaturanstieg ein Wert von rund 20 8C berechnet,
was uns best�tigt, dass diese Reaktion hinsichtlich des W�r-
metransfers deutlich anspruchsvoller ist als die Aldolreaktion
in Gleichung (2).

Abbildung 4 zeigt die Reaktionsgeschwindigkeit und den
ee des Produkts f�r die Reaktion in Schema 1, die wir mit
Diethylzink und in Gegenwart von (�)-MIB in unterschied-

Schema 1. Asymmetrische Alkylierung von Aldehyden mit den Amino-
alkoholen MIB und DENE als Katalysatoren.
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lichen ee-Werten ausgef�hrt haben. F�r den Durchflussreak-
tor und den Reaktionskolben wird ein �hnliches Verhalten
beobachtet. In beiden F�llen ist der starke nichtlineare Effekt
im ee-Wert des Produkts in Abh�ngigkeit vom ee-Wert des
Katalysators zu erkennen, und beide Kurven best�tigen auch
gleichermaßen die Verlangsamung der Reaktion mit sinken-
dem ee des Katalysators. Die Ergebnisse besagen, dass auch
im Fall dieser recht exothermen Reaktion ein einfaches
Schnappdeckelgl�schen mit R�hrer in der Lage ist, Reak-
tionsw�rme genauso gut abzuf�hren wie ein Mikrodurch-
flussreaktor.[17]

In gr�ßerem Maßstab k�nnten Alkylierungen mit Dial-
kylzink eine Herausforderung sein. Bei der Reaktion in Ge-
genwart des enantiomerenreinen Katalysators (Abbildung 4)
m�sste der Reaktor bis zu 100 WL�1 abf�hren, was bei einer
gr�ßeren Anlage nicht mehr akzeptabel w�re. Deshalb w�re
zu pr�fen, ob f�r eine Synthese auf gr�ßerer Skala ein Mi-
krodurchflussreaktor in Betracht zu ziehen ist. Wie sich her-
ausstellt, hat die Firma Avecia eine solche Reaktion sicher
und erfolgreich zu einem technischen Prozess entwickelt.
Interessanterweise handelt es sich hier weder um einen reinen
Batch- noch um einen Durchflussprozess, sondern um ein
optimiertes Semibatch-Verfahren, das viele Laborchemiker
intuitiv als geeignetes Protokoll zur Kontrolle exothermer
Reaktionen erkennen d�rften. Eine L�sung von Dimethyl-
zink in Toluol wird langsam in einen 20-L-Batch-Reaktor
eingeleitet, der eine 60 8C warme L�sung von Benzaldehyd
und 5 Mol-% des Katalysators (+)-DENE unter Stickstoff
enth�lt. Diese Vorgehensweise verhindert die Anreicherung
der entflammbaren Alkylzinkverbindung im Reaktor und
erm�glicht eine sorgf�ltige Reaktionskontrolle durch Dosie-
rung der potenziellen W�rmeentwicklung im Reaktor.
Wichtig ist, dass bei diesem Verfahren kein Effekt auf den ee-
Wert des Produkts auftritt – ganz im Gegensatz zu den oben
beschriebenen Laborstudien. Der Prozess wurde so ausgelegt,
dass kleine Mengen des Nebenprodukts Methan bew�ltigt
werden k�nnen, ebenso wie auch gr�ßere Mengen, die beim
Abbruch der Reaktion durch S�urezusatz freigesetzt werden.

Die Bildung von Gasen ist in einem Mikrodurchflussreaktor
problematischer, da Druck�nderungen, Phasenteilungen und
Blockadeeffekte auftreten k�nnen. Des Weiteren k�nnen wir
ausrechnen, dass man, um mit einem Mikrodurchflusssystem
die gleiche Produktivit�t wie im Semibatch-Prozess zu er-
zielen, ein System aus ungef�hr 8000 �blichen Mikrodurch-
flussreaktoren ben�tigen w�rde (siehe Hintergrundinforma-
tionen).

Semibatch-Verfahren kombinieren die Vorz�ge von
Durchfluss- und Batch-Prozessen und bieten eine relativ
einfache M�glichkeit, die Sicherheitsanforderungen in Bezug
auf W�rmeentwicklung und Enflammbarkeit zu erf�llen,
w�hrend gleichzeitig eine hohe Reaktionseffizienz und Pro-
duktselektivit�t gew�hrleistet ist. Roberge et al.[18] haben
darauf hingeweisen, dass viele Reaktionen, die f�r Semi-
batch-Verfahren geeignet sind, auch in Mikroreaktoren effi-
zient ausgef�hrt werden k�nnen, benennen aber die Flexibi-
lit�t und Vielseitigkeit als die Hauptvorteile der Semibatch-
Systeme. Es m�ssen betr�chtliche Ausbeutesteigerungen er-
zielt werden, um den zus�tzlichen Kapitalbedarf, der mit der
Implementierung von Durchflusstechniken verbunden ist, zu
rechtfertigen. Beim Avecia-Beispiel war das Semibatch-Pro-
tokoll aus wirtschaftlichen und Umweltgesichtspunkten
g�nstiger als der Aufbau und Betrieb eines Arrays von
Durchflussreaktoren, denn es konnten Standardreaktoren
eingesetzt werden, und es treten auch keine Materialverluste
auf, wie es etwa beim Anfahren von Durchflussreaktoren der
Fall ist.

Ein weiterer Punkt soll erw�hnt werden: Das Ziel vieler
Mikroreaktorstudien ist es, zu demonstrieren, dass die Re-
aktionszeit einer bestimmten Synthese gegen�ber der Batch-
Synthese verringert werden kann. Der Avecia-Prozess ist ein
Beispiel f�r eine Synthese, bei der die Optimierung der Re-
aktionszeit die Effizienz des Gesamtprozesses nicht verbes-
sern w�rde, denn wie in vielen F�llen bilden auch hier die
Produktaufarbeitung und -isolierung den „Flaschenhals“. In
diesem Zusammenhang bietet der integrierte Ansatz, der in
der Arbeit von Ley et al. vorgeschlagen wurde[4] und der ein
Mikrodurchflusssystem in Kombination mit verschiedenen
Grundoperationen vorsieht, viele Vorteile.

Masse- und W�rmetransport: Res�mee

Wir haben gezeigt, dass es f�r typische einphasige ho-
mogene katalytische Reaktionen weder in Bezug auf den
Mischungsprozess noch den W�rmetransfer ein �berzeugen-
des Argument f�r die Verwendung von Mikrodurchfluss-
gegen�ber Batch-Reaktoren gibt. Bei diesen Reaktionen
wird die Wahl des Reaktors stets von der spezifischen Ziel-
setzung der Studie abh�ngen. Ein Vorteil der Durchflussme-
thoden kommt zum Tragen, wenn nur sehr kleine Reagens-
mengen verf�gbar sind, wie es in der fr�hen Phase einer
Arzneistoffentwicklung der Fall ist. Mikrodurchflussverfah-
ren wurden auch sehr erfolgreich f�r das schnelle Screening
von Katalysatoren, Substraten und Reaktionsmechanismen
eingesetzt.[19] Der parallelisierte Einsatz von Durchflussre-
aktoren im Hochdurchsatz wurde ebenfalls vorgeschlagen,
wenngleich dies – wie im obigen Beispiel gezeigt – nicht in

Abbildung 4. Reaktionsgeschwindigkeit (Quadrate) und Enantiomeren-
�berschuss des Produkts (Kreise) als eine Funktion des Enantiomeren-
�berschusses des Katalysators f�r die asymmetrische Alkylierung von
Benzaldehyd mit 8.5 Mol-% MIB (Schema 1) im Schraubdeckelgl�s-
chen (volle Symbole) und im Mikrodurchflussreaktor (offene Symbole).
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jedem Fall praktikabel sein d�rfte und sich eher f�r konti-
nuierliche Prozesse anbietet, wie sie oft in der Produktion von
Großchemikalien angewendet werden, nicht aber von Phar-
mazeutika. Diese m�glichen Vorz�ge m�ssen gegen die zu-
s�tzlichen Kosten f�r den Aufbau solcher Systeme abgewogen
werden.[20] Bei der Wirkstoffsynthese wird eine kontinuierli-
che Reaktionsf�hrung z. B. dann angewendet, wenn ein
sorgf�ltig kontrollierter Reaktionsabbruch gefordert ist oder
Materialablagerung und -bevorratung aus Sicherheitsaspek-
ten eine Rolle spielen. Allerdings sind die hierf�r eingesetz-
ten Durchflussapparaturen gr�ßer und technisch weniger
komplex als Mikrosysteme.[21]

Kinetische Daten: Sie haben die Wahl

Bei der Entwicklung neuer Syntheseprozesse sind Un-
tersuchungen der Reaktionskinetik (Geschwindigkeitkon-
stanten, Konzentrationsabh�ngigkeiten) entscheidend f�r die
Verfahrensoptimierung und Maßstabsvergr�ßerung, ganz
gleich, welcher Reaktortyp eingesetzt werden soll. Diese
Parameter sind ein spezifisches Merkmal der Reaktion und
damit unabh�ngig vom Reaktortyp. Wir k�nnen die Frage
stellen: Lassen sich diese grundlegenden kinetischen Daten
mithilfe eines Mikrodurchflussreaktors besser und bequemer
gewinnen als mit einem Reaktionskolben?

Die kinetischen Parameter einer Reaktion werden er-
halten, indem man deren zeitlichen Verlauf verfolgt,[22] und
f�r die kinetische Analyse von Reaktionen in gew�hnlichen
Reaktionskolben wurde �ber Jahrzehnte hinweg zahlreiche
Methoden entwickelt und vielfach angewendet (immersions-
spektroskopische Techniken, Reaktionskalorimetrie usw.).
F�r Mikrodurchflussreaktoren stellen In-situ-Messungen da-
gegen eine Herausforderung dar. Ohne spezielle Apparatu-
ren oder analytische Instrumente[19] beschr�nkt sich die
�berwachung von Mikrodurchflusssystemen auf die Probe-
nahme am Reaktorauslass mit anschließender Analyse, typi-
scherweise durch HPLC oder spektroskopische Techniken.

Unsere Ergebnisse zur Aldolreaktion in Gleichung (2)
(Abbildung 3) k�nnen dazu dienen, die Unterschiede zwi-
schen Reaktionskolben und Durchflussreaktoren beim Sam-
meln kinetischer Daten zu verdeutlichen. Beim Durchfluss-
system wurde der Reaktionsfortschritt durch Entnahme von
Proben bei Verweilzeiten entsprechend unterschiedlicher
Ums�tze gemessen, die durch eine Serie wechselnder Str�-
mungsgeschwindigkeiten der Eduktstr�me erzielt wurden.
Jeder Wechsel der Str�mungsgeschwindigkeit erzeugt zu-
n�chst eine instation�re Str�mung, und eine Faustregel be-
sagt, dass zum Erreichen station�rer Betriebsbedingungen
mit dem 1.5fachen des Reaktorvolumens gesp�lt werden
muss. W�re unsere Verwendung des Mikrodurchflusssystems
dadurch motiviert gewesen, dass wir kostbares Material spa-
ren wollten, so m�ssten wir mit Verdruss feststellen, dass die
f�nf Datenpaare (Umsatz, Zeit) in Abbildung 3 mehr als das
zehnfache Volumen einer einzelnen Reaktion erforderten.
Dar�ber hinaus ben�tigt man f�r das Sammeln dieser Proben
mindestens 200 min – f�nfmal l�nger als die Gesamtreakti-
onszeit in einem Reaktionskolben!

Man vergleiche dies mit den rund 700 Datenpaaren, die
wir in 40 min mithilfe einer In-situ-Sonde im Reaktionskol-
ben gesammelt haben. Nat�rlich kann man sich Wege vor-
stellen, ein derartiges Vorgehen in einem Mikrofluidsystem
nachzubilden, etwa indem man Analysepunkte entlang einem
Reaktionskanal anbringt. In der Tat befinden sich solche
Methoden in der Entwicklung, sie sind aber technisch weitaus
komplexer als das einfache Eintauchen einer Sonde in einen
Reaktionskolben. Es d�rfte schwerlich zu behaupten sein,
dass es derzeit irgendeinen einfachen Weg g�be, um hunderte
von analytischen Messungen des Reaktionsfortschritts in ei-
nem Mikrodurchflussreaktor mit der gleichen Einfachheit
vorzunehmen, wie wir es mit einem Reaktionskolben tun
k�nnen. F�r das Beispiel der Aldolreaktion k�nnen wir das
Argument anf�hren, dass die aus den Durchflussmessungen
erhaltenen Informationen lediglich dazu dienten, das R�tsel
um den von Seeberger et al. angestellten Vergleich zwischen
Durchfluss- und Batch-Methoden zu l�sen.

Die Forschungen �ber Detektionssysteme f�r Mikro-
durchflussapparaturen gehen voran,[19] und f�r die Zukunft
sind aufregende Entwicklungen zu erwarten. Im Moment je-
doch bietet der einfache Reaktionskolben in Verbindung mit
einer In-situ-Detektion die einfachste und genaueste Me-
thode zur Ermittlung der kinetischen Parameter typischer
einphasiger homogener katalytischer Reaktionen. Dies gilt
unabh�ngig davon, ob der Prozess letztendlich in einem
Batch- oder Durchflussreaktor durchgef�hrt wird. Tats�chlich
werden die Messungen, die f�r Prozesssicherheitsanalysen
und zur Bestimmung der Reaktionskinetik pharmazeutischer
Reaktionen gefordert sind, in Batch-Systemen ausgef�hrt,[18b]

selbst wenn die eigentliche Synthese dann in einem Durch-
flusssystem erfolgt. Die kinetischen Daten, die durch In-situ-
Messungen in einem Reaktionskolben erhalten werden, gel-
ten nat�rlich auch f�r ein Durchflusssystem, falls sich ein
solches letztlich als praktische L�sung herausstellt. Das obige
Beispiel l�sst eine eindeutig Wahl zu zwischen Durchflussre-
aktor (f�nf Datenpaare, zehnfaches Reaktorvolumen an Re-
aktionsl�sung, 200 min) und Reaktionskolben (700 Daten-
punkte, einfaches Reaktorvolumen an Reaktionsl�sung,
40 min). Wer wollte bei diesen Zahlen noch „mit dem Strom
schwimmen“?

Zusammenfassung

Die Entscheidung, eine Reaktion in einem Reaktions-
kolben oder einem Mikrodurchflussreaktor auszuf�hren,
muss Fall f�r Fall getroffen werden. In diesem Essay haben
wir einige Argumente dargelegt, die bei dieser Entscheidung
hilfreich sein k�nnen, insbesondere f�r den Fall von einpha-
sigen homogenen katalytischen Reaktionen. Wir haben
�berlegungen zum Mischprozess und zur Rolle des W�rme-
transfers angestellt, wobei wir einfache Berechnungen sowohl
f�r den Labor- als auch den Technikumsmaßstab vorgenom-
men haben. F�r kinetische Analysen, die sp�ter als Grund-
lage f�r die Wahl des optimalen Reaktortyps dienen k�nnen,
favorisieren wir die Verwendung des einfachen Reaktions-
kolbens in Verbindung mit einer Sonde.
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Die besprochenen Punkte sind in Abbildung 5 als Fluss-
diagramm zusammengefasst. Der Verwendung von Mikro-
durchflussreaktoren in der organischen Synthesechemie ge-

h�rt die Zukunft, und viele neue und kreative Anwendungen
werden ihren Platz in den akademischen und industriellen
Laboratorien finden. Dieser Essay pl�diert daf�r, sich ein
umfassendes Bild vom Reaktionsgeschehen zu verschaffen,
einschließlich der Untersuchung der Thermochemie und re-
levanter Transportph�nomene, um die Entscheidung auf eine
breite Wissensbasis zu stellen.
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