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1. Einleitung

Die Synthesechemie hat durch die Anwendung klassi-
scher diskontinuierlicher Techniken betr�chtliche Fortschrit-
te erfahren. Allerdings gab das einsetzende Interesse an der
Verwendung von kontinuierlichen Str�mungsmethoden zur
Feinchemikalienproduktion Anlass dazu, das grunds�tzliche
Vorgehen bei Synthesen auf Labor-, mittlerer und großtech-
nischer Skala zu �berdenken.[1] Diese Entwicklung vom
Batch- hin zum Str�mungsbetrieb von Reaktoren findet nicht
ohne Kontroverse statt,[2] wie es bei jeder Art von disruptiver
Technologie zu erwarten ist. Niemand sollte Zeit und Kapital
nur um einer popul�ren Technik willen investieren. Statt-
dessen sollte eine sachkundige Entscheidung �ber die Wahl
des besten Reaktortyps auf der Basis der zugrundeliegenden
Transportprozesse und Reaktionskinetiken getroffen werden,
die die spezifische Reaktion und Reaktorkombination cha-
rakterisieren. Eine solche Entscheidung sollte stets von
Chemikern und Ingenieuren gemeinsam getroffen werden.

Die Anwendung kleiner Str�mungsreaktoren (Mikro-
reaktoren) im Labor kann in manchen F�llen betr�chtliche
Vorteile gegen�ber Batch-Reaktoren bieten, doch h�ngt dies
von der Art der Chemie, der Reaktorbauweise und dem
Projektziel ab. Kinetische Daten k�nnen schneller erhalten
werden, indem man Reaktionen in automatisierten Str�-
mungsreaktorsystemen durchf�hrt, was wiederum Entwick-
lungszeiten verringert.[3] Auf der anderen Seite k�nnen
Batch-Reaktoren, z. B. 96er Mikrotiterplatten, ausgezeich-
nete Werkzeuge f�r das schnelle Entdecken von Reaktionen
sein. Zeit ist kostbar, und gesparte Zeit ist eine wertvolle
Belohnung, ob nun in der akademischen Forschung oder der
Prozessentwicklung. Ein Vorteil von Mikroreaktoren, der vor
allem in der Prozessentwicklung zum Tragen kommt, ist die
M�glichkeit einer pr�zisen Steuerung der Reaktionsbedin-
gungen.[1p, 4] Str�mungsreaktionskonzepte werden vor allem
dann wichtig, wenn die Zeitskala der Reaktion in der Gr�-
ßenordnung der W�rme- und Stofftransportskalen liegt. We-
niger Abf�lle, sicherere Synthesen gef�hrlicher Verbindungen
und die Isolierung luft- und feuchtigkeitsempfindlicher Ver-
bindungen sind zus�tzliche Vorteile von Str�mungsreaktoren.
Diese und andere Vorz�ge der Verwendung von Mikroreak-
toren in der Synthese sind ausf�hrlich diskutiert worden.[1]

Die chemische Synthese von Feinchemikalien und Phar-
mazeutika ist oftmals komplex und umfasst mehrere Reak-
tions- und Trennschritte mit jeweils wechselnden technischen
Herangehensweisen.[1a, 5] Verfahrensentwicklungen wurden
jeher im Batchbetrieb vorgenommen, und tats�chlich hat sich

dieser Ansatz als recht erfolgreich erwiesen. Allerdings
k�nnen Str�mungsmethoden �konomische Vorteile bez�g-
lich Zeit, Sicherheit und Platzbedarf bringen.[1o,q, 4, 6] Nichts-
destotrotz ist die Skalierung vom Labor- auf ein Produkti-
onsverfahren nicht trivial.[7] Mischvorg�nge in Str�mungs-
systemen sind im Vergleich zu R�hrkesseln relativ gut cha-
rakterisiert,[8] was die Skalierung von Str�mungsreaktoren
verl�sslicher und schneller macht. Bez�glich Mischvorg�ngen
und W�rmetransport unterscheiden sich Batch- und Str�-
mungsreaktoren grunds�tzlich, und es gibt eine enge Bezie-
hung zwischen der Wahl der Syntheseroute und dem Reak-
tortyp. Zum Beispiel bieten Syntheserouten, die speziell f�r
Str�mungssysteme entworfen wurden, die M�glichkeit f�r
Flash-Reaktionen[1r,9] und verschachtelte Reaktionsschritte.
Auf der anderen Seite werden sehr langsame Reaktionen, die
durch W�rme- oder K�ltezufuhr nicht nennenswert be-
schleunigt werden k�nnen, meist besser in Batch-Reaktoren
durchgef�hrt.

Die Wahl des Reaktortyps wird von einer Vielzahl von
Faktoren beeinflusst – die Reaktionskategorie allein sollte die
Wahl aber nicht bestimmen. Neuere �bersichtsartikel fassen
einen breiten Ausschnitt der f�r die Feinchemikalienpro-
duktion relevanten Reaktionen zusammen.[1o, 10] Die meisten
Reaktionen, die f�r die Erd�l- und Basischemikalienindustrie
wichtig sind, sind heterogen katalysierte Prozesse, und diese
Industrien nutzen seit Jahrzehnten die Vorteile einer hete-
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In der chemischen und pharmazeutischen Industrie gibt es Bestre-
bungen, Produktionsverfahren – wo immer m�glich – vom Batchbe-
trieb auf kontinuierliche Verfahren umzustellen. Diese Entwicklung
hat Auswirkungen auf die Synthesechemie jeglicher Gr�ßenskala,
vom Labormaßstab bis hin zu großtechnischen Anlagen. Dieser
Aufsatz diskutiert die Vor- und Nachteile von Batch-Reaktoren und
Mikrostr�mungsreaktoren f�r die Durchf�hrung chemischer Synthe-
sen im Labor.
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rogen-katalytischen Reaktionsf�hrung in Str�mungssyste-
men. Die Synthese von Feinchemikalien in Str�mungsreak-
toren bietet neue und spannende Herausforderungen und
M�glichkeiten sowohl f�r homogene als auch heterogene
Reaktionen.

Chemische Synthesen in Str�mungsreaktoren sind in
�bersichtsartikeln bereits ausf�hrlich behandelt worden,[1]

und ein weiterer solcher Aufsatz ist daher nicht unser Ziel.
Stattdessen wollen wir Chemikern und Ingenieuren Infor-
mationen an die Hand geben, die f�r die Entscheidung, ob
eine Reaktion in einem Batch- und Str�mungsreaktor
durchgef�hrt werden soll, n�tzlich sein k�nnen. Um dies zu
tun, diskutieren wir Prinzipien der Verfahrensentwicklung
sowie W�rme- und Stofftransportkonzepte f�r konventionelle
Batchsysteme und mikrochemische Systeme im Labor. Wir
betrachten haupts�chlich homogene Reaktionen, die Prinzi-
pien sind aber auch auf heterogene Reaktionen �bertragbar.
Wir stellen ausgew�hlte Beispiele vor, um die zugrundelie-
genden Konzepte zu verdeutlichen, diskutieren die gegen-
w�rtigen Einschr�nkungen und bieten schließlich einen
Ausblick auf k�nftige Entwicklungen in der Verfahrenstech-
nik.

2. Die Realit�t von Mischvorg�ngen

Der Mischvorgang von Reagentien verdient eine erst-
rangige Betrachtung, da der Grad der Vermischung oftmals
das Ergebnis von Reaktionen beeinflusst. Umsatz und Se-
lektivit�t h�ngen entscheidend von der Qualit�t des Misch-
vorgangs ab, insbesondere wenn die Reaktion schneller ist als
die Durchmischung. Aber selbst bei langsamen Reaktionen
k�nnen Inhomogenit�ten und entsprechende r�umliche und
zeitliche Schwankungen der Reaktionsbedingungen die
Ausbeute verringern. Die Mischmechanismen von Batch-
Reaktoren und mikrofluidischen Systemen unterscheiden
sich grundlegend. Die Unterschiede im Mechanismus m�ssen
bei der Wahl des Reaktortyps f�r eine bestimmte chemische
Umwandlung ber�cksichtigt werden.

2.1. Mischen auf molekularer Skala: Mikromischen

In mikrofluidischen Systemen treten aufgrund der kleinen
L�ngenskalen ausschließlich laminare Str�mungen auf. Ty-
pischerweise dominieren Viskosit�tskr�fte �ber Tr�gheits-

kr�fte (d.h. Reynolds-Zahlen (Re) < 1), und da keine Tur-
bulenzen auftreten, findet die Vermischung ausschließlich
durch Diffusion statt. Dieser Mischvorgang auf molekularer
Skala wird als Mikromischen bezeichnet und ist oftmals von
passiver Natur (d.h., es wird keine mechanische Energie zu-
gef�hrt, außer durch den Pumpvorgang).[11] Abbildung 1 il-
lustriert einige Beispiele f�r passives Mikromischen.

In homogenen Systemen mit seitlichem Kontakt der
mischbaren Fl�ssigkeitsstr�me (Abbildung 1 a)[11d] findet die
Durchmischung durch Diffusion von Molek�len zwischen
den Str�men statt.[12] F�r ein bin�res System kann leicht ge-
zeigt werden, dass die charakteristische Zeit f�r die moleku-
lare Diffusion eines Molek�ls A durch eine L�sung von B und
�ber eine Strecke x invers proportional zur molekularen
Diffusivit�t DAB ist [Gl. (1)].

t ¼ x2

DAB

ð1Þ

Damit eine einheitliche Konzentration �ber den Kanal
erhalten werden kann, muss die Zeit, die ein Molek�l f�r
seinen Fluss vom Eingang zum Ausgang des Mikrokanals
ben�tigt (d.h. seine Verweilzeit) gr�ßer sein als t. Die Strecke
x h�ngt von der Zahl benachbarter Str�me (Lamellen) ab.[13]

Bei zwei Einl�ssen wird eine einheitliche Konzentration dann
erreicht, wenn ein Molek�l �ber die halbe Breite des Mi-
krokanals diffundiert ist. Werden beispielsweise zwei Str�me
in einem Einzelkanal von 500 mm Durchmesser in Kontakt
miteinander gebracht, betr�gt die Zeit f�r das Erreichen einer
einheitlichen Konzentration ungef�hr 30 s bei einer typischen
Diffusivit�t von 10�9 m2 s�1. Diese Zeitskala ist relativ lang in
Anbetracht dessen, dass schnelle Reaktionen innerhalb von
Sekunden oder auch Minuten vollst�ndig ablaufen. Aus
diesem Grund wurden betr�chtliche Anstrengungen unter-
nommen, um Mikromischer mit reduzierten Abmessungen zu
entwerfen; ein Beispiel ist die mehrlamellige Anordnung in
Abbildung 1b.[13, 17] Eine Verringerung der Kanalweite auf
40 mm f�hrt zu einer deutlich schnelleren Mischzeit von 0.2 s.
Zur Handhabung großer Prozessstr�me (z. B. 4.0 L h�1)
k�nnen auch mehrere lamellierte Mischer kombiniert
werden.[18]

Ein weiterer Vorteil von Mikroreaktoren ist die m�gliche
Ausrichtung von Fl�ssigkeiten in laminaren Str�mungen, wie
es urspr�nglich f�r diverse chemische Beispiele demonstriert
wurde.[19] In der in Abbildung 1c gezeigten Fallstudie f�r die
in Schema 1 gezeigte Glycosylierungsreaktion wurden meh-
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rere Reagensstr�me „gestapelt“, um die Reihenfolge des
Kontakts zwischen den Reagentien zu regulieren und Ne-
benreaktionen minimieren zu k�nnen.[15] Die Anordnung
gew�hrleistet, dass der Donor den Aktivator nur in Gegen-
wart der Akzeptors erreicht, wodurch die Bildung eines un-

erw�nschten Orthoesterprodukts unterdr�ckt wird. Ein sol-
cher geordneter Kontakt von Fl�ssigkeiten ist mit einem
konventionellen Reaktionskolben schwer realisierbar, was zu
einer ungenauen Kontrolle von Mischvorg�ngen und damit
der Reaktionsbedingungen f�hren kann.

Bei Mehrphasenstr�mungen (gasf�rmig–fl�ssig, fl�ssig–
fl�ssig, fest–fl�ssig sowie Kombinationen davon) in mikro-
fluidischen Systemen sind die Transportl�ngen zwischen den
Phasen verk�rzt und die Phasengrenzfl�chen deutlich ver-
gr�ßert.[20] Zum Vergleich sind in Tabelle 1 die Oberfl�chen

pro Reaktorvolumen (140 mL) und die Grenzfl�chen zwi-
schen Gas und Fl�ssigkeit f�r einen typischen Mikroreaktor
und einen 250 mL fassenden Rundkolben angegeben. Es ist
offensichtlich, dass der Mikroreaktor eine um zwei Gr�ßen-
ordnungen gr�ßere Oberfl�che aufweist und demzufolge
stoff�bergangsbeschr�nkte Reaktionen mit einer um zwei
Gr�ßenordnungen verbesserten Effizienz ablaufen. Die
Durchmischung kann durch die Verwendung von Festbett-
reaktoren, bei denen die Grenzfl�chen weiter vergr�ßert sind,
zus�tzlich verbessert werden.[21]

Der Stofftransport zwischen Phasen ist bei großtechni-
schen Reaktoren ein Problem – ganz gleich ob Str�mungs-
oder Batch-Reaktoren. Das Vergr�ßern von Phasengrenz-
fl�chen wirkt sich unmittelbar auf den Stoff�bergangskoeffi-
zienten (kL a) aus. Dementsprechend kann der Stoff�ber-
gangskoeffizient in Mikroreaktoren von 0.05 bis 15 s�1 rei-
chen, im Vergleich zu 0.001 bis 0.02 s�1 in Standardlabor-
reaktoren.[21c,22]

Das Erzeugen einer segmentierten Str�mung – in Form
von Pfropfen einer Fl�ssigkeit in einer zweiten Fl�ssigkeit –

Schema 1. Mannosylierung von Diisopropylidengalactose mit Mannosyltri-
chloracetimidat unter Aktivierung mit TMSOTf in Dichlormethan. Die Reak-
tion liefert das gew�nschte Produkt und einen Orthoester als Nebenpro-
dukt.[15] TMSOTf= Trimethylsilyltrifluormethansulfonat.

Tabelle 1: Vergleich der Oberfl�che pro Reaktorvolumen f�r typische
Mikroreaktoren und Rundkolben.

Reaktortyp Spezifische Oberfl�che
[m2 m�3]

Mikroreaktor[a] 104

Mikroreaktor (gas–fl�ssig)[b] 5000
250 mL Rundkolben 80
Rundkolben mit Gasraum[c] 20

[a] Reaktorvolumen 140 mL, Kanalabmessungen 400 � 400 mm. [b] Unter
der Annahme gleicher Volumina an Gas und Fl�ssigkeit bei einer mitt-
leren L�nge des Gaspfropfens von zweimal dem Kanaldurchmesser.
[c] Unter der Annahme eines zur H�lfte mit Fl�ssigkeit bef�llten Kolbens.
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Abbildung 1. a,b) Beispiel f�r passive Mischvorg�nge in mikrofluidi-
schen Apparaturen. a) Seitlicher Kontakt zwischen einem reinen und
einem farbstoffhaltigen Wasserstrom.[14] b) SEM-Aufnahme eines ge-
schlitzten Interdigitalmikromischers zur Erzeugung lamellierter
Str�me.[13]�1 Mischungszone mit Fokussierungs- und Defokussie-
rungsabschnitten;�2 Verteilungszone mit interdigitaler Str�mung.
c) Geschichtete Zuf�hrung von Reagentien zur Regulierung ihrer Kon-
taktphasen.[15] d,e) Beispiele f�r Mischvorg�nge mit Mehrphasenstr�-
mungen. d) Die Kombination von w�ssrigen mit organischen Str�men
in einem hydrophoben Mikrokanal f�hrt zur Bildung von Fl�ssigkeits-
pfropfen, in denen der in der w�ssrigen Phase vorhandene Farbstoff
rasch durchmischt wird.[14] e) Analoges Mischungsverhalten wie in (d)
mit segmentierten Gas-fl�ssig-Str�mungen aufgrund der Zirkulation
innerhalb dispergierter Tr�pfchen. (Wiedergabe mit Genehmigung aus
Lit. [16]. Copyright 1999 American Chemical Society.)
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f�hrt ebenfalls zu einer verbesserten Durchmischung im
Vergleich zum homogenen Fall (Abbildung 1d).[14] Im ge-
zeigten Beispiel ist die Oberfl�che des Mikrokanals hydro-
phob, sodass die �lphase die Wand benetzt, w�hrend die
w�ssrige Phase isolierte Segmente bildet, innerhalb derer die
Durchmischung schneller ist als bei homogener Str�mung
(Abbildung 1a). Die Str�mungsbedingungen an den Kanal-
w�nden erzeugen eine Zirkulation innerhalb der dispergier-
ten Tr�pfchen, die sich folglich wie mikroskalige R�hrreak-
toren verhalten (Abbildung 1e).[14,16, 22–23] Die Mikromischung
mittels Mehrphasenstr�mungen wurde in einer Reihe pr�-
parativer Anwendungen genutzt,[11e,f, 24] z.B. in j�ngerer Zeit
zur Erzeugung von Verbindungsbibliotheken[25] und im Ka-
talysator-Screening.[26]

2.2. Aktives Mischen und Mischen in Großreaktoren:
Makromischen

Ein aktives Mischen in mikrofluidischen Systemen wird
durch die Anwendung externer Kr�fte erreicht (Abbil-
dung 2). Magnetische Mikrokreisel wurden entwickelt, um
den Mischvorgang in kontinuierlich ger�hrten Mikroreakto-
ren anzutreiben (Abbildung 2a),[27] allerdings haben die
kleinen Abmessungen kleine Reynolds-Zahlen zur Folge,
gleichbedeutend mit einer weniger effektiven Durchmi-
schung in gr�ßeren Reaktionsgef�ßen. Die diskontinuierliche
Injektion einer L�sung �ber Nebenkan�le mittels oszillie-
render Pumpen kann den Mischvorgang betr�chtlich verbes-
sern (Abbildung 2b).[28] Peristaltische Pumpen (Abbil-
dung 2c) aus Poly(dimethylsiloxan) (PDMS)[29] erm�glichen
eine schnelle Durchmischung, indem die Str�mungen �ber
gr�tenf�rmige Mischer zykliert werden;[30] allerdings ist die
chemische Vertr�glichkeit der Elastomere oftmals eine Her-
ausforderung.[31] F�r mikrofluidische Apparaturen wurden
auch Ultraschallmischer mit integrierter Piezokeramik ent-
wickelt (Abbildung 2 d).[32] Eine weitere M�glichkeit zur
Beschleunigung von Mischvorg�ngen ist die Anwendung
fluktuierender elektrischer und magnetischer Felder sowie
thermischer Gradienten.[11d, 17a, 33] Ein periodisches Ver�ndern
der Str�mungsgeschwindigkeit kann die Str�mung unterbre-
chen und ebenfalls eine verst�rkte Durchmischung bewir-
ken.[34] Mehrere �bersichtsartikel geben detailliert Auskunft
�ber die Techniken und Prinzipien passiver und aktiver Mi-
kromischer.[11]

Im konventionellen Laborkolben wird eine Makromi-
schung durch mechanisches R�hren realisiert (Abbildung 3),
wobei der Mischvorgang stark abh�ngig ist von der Leis-
tungsaufnahme des Reaktors und der Zirkulationszeit des
Schwimmers. Es entstehen chaotische Muster mit der Form
laminarer, turbulenter oder transitioneller Str�mungen. Bei
einer zylindrischen R�hre wird f�r Re< 2100 eine laminare
Str�mung und f�r Re> 4000 eine vollst�ndig turbulente
Str�mung angenommen. Allerdings h�ngt die Klassifizierung
eines Mischvorgangs in einem konventionellen R�hrkessel
von der Art des verwendeten R�hrers (oder Magnetr�hr-
stabs) ab. Die Reynolds-Zahl eines R�hrkessels wird �ber
den Fl�gelraddurchmesser dimp ausgedr�ckt und ist in Glei-
chung (S1) in den Hintergrundinformationen angegeben (imp

steht f�r impeller = Fl�gelrad). Die Str�mung in einem
R�hrkessel ist laminar f�r Re< 100, turbulent f�r Re> 104

und transitionell zwischen Re = 100 und 104.[35] Die meisten
Laborreaktoren sind laminar oder transitionell, w�hrend
Großreaktoren im Allgemeinen turbulent sind. Im transitio-
nellen Regime ist der Fluss direkt am Fl�gelrad (oder am
Magnetr�hrstab) turbulent und weiter entfernt davon lami-
nar.[35,36] In R�hrkesseln h�ngt die Durchmischung von der
Reynolds-Zahl und der Geometrie des Fl�gelrads ab, etwa
vom Abstand und der Zahl der Bl�tter. Tats�chlich wurden in

Abbildung 2. Beispiele f�r aktives Mischen in mikrofluidischen Appara-
turen. a) Ein Mikrobioreaktor mit integriertem magnetischem Mikro-
r�hrer. Die Bilder zeigen eine Abfolge von Photographien beim Mi-
schen eines Farbstoffs.[27] b) Diskontinuierliche Verwirbelungen, die
mittels einer oszillierenden Pumpe �ber Nebenkan�le erzeugt werden,
k�nnen den Mischvorgang in einem mikrofluidischen Kanal bedeutend
verbessern. (Wiedergabe mit Genehmigung der Royal Society of Che-
mistry.)[28] c) Eine chaotische Durchmischung wird erzeugt, indem ein
Fl�ssigkeitsstrom mittels elastischer pneumatischer peristaltischer
Pumpen durch ein gr�tenf�rmiges Gitter geleitet wird.[30] d) Prinzipiel-
ler Aufbau eines Ultraschallmischers mit piezokeramischen Kristallen
in einer mikrofluidischen Apparatur.[32a]
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den letzten Jahren betr�chtliche Anstrengungen unternom-
men, um Mischvorg�nge in R�hrkesseln besser verstehen und
optimieren zu k�nnen, denn die Skalierung von Labor- auf
Großreaktoren ist heikel.[7,37] Laborr�hrer, wie z.B. magne-
tische R�hrst�be, sind weniger effizient als ein dreibl�ttriges
Fl�gelrad mit vier festen Ablenkblechen. Infolgedessen
wurden komplexe R�hrergeometrien wie mehrbl�ttrige
Agitatoren mit festen Ablenkblechen eingef�hrt, um eine
minimale Segregation bei chaotischer Durchmischung zu er-
reichen.[38]

Als ein Beispiel f�r einen Makromischvorgang zeigt Ab-
bildung 3 den Verlauf einer laminaren Vermischung in einem
20 L fassenden R�hrreaktor.[38c] Ein Fluoreszenzfarbstoff
(Rhodamin 6G) wurde unmittelbar an der R�hrstabachse in
den mit Glycerin bef�llten Reaktor injiziert. Unter UV-Licht
wurde eine Abfolge von Photographien nach 3, 5, 10 und 30 s
aufgenommen (Abbildung 3a–d). Nach 30 s wurde ein
Muster in Form einer gerafften Spirale beobachtet (Abbil-
dung 3d). Abbildung 3e zeigt die Bildung eines helicalen
Bandes nach 3 min Mischzeit. Interessanterweise verteilt sich
der Farbstoff nur in den oberen Teil des Reaktors (Abbil-
dung 3 f). Die Bereiche mit und ohne Farbstoff sind vonein-
ander in der Weise segregiert, dass ein Austausch von Mole-
k�len durch Diffusion stattfindet.[39] Diese klassische Segre-
gation ist ein generelles Problem bei Mischprozessen in
Batch-Reaktoren. Bleibt der Farbstoff ungest�rt, gelangt er
letztendlich durch Diffusion in andere Bereiche des Reaktors.
In einem kleineren Reaktor (z. B. einem 250 mL fassenden
Kolben) ist die Diffusionszeit gem�ß Gleichung (1) verk�rzt,
die Segregation bleibt aber weiterhin bestehen. Dar�ber

hinaus kann die Zeitskala einer solchen Diffusion in der
Gr�ßenordnung der Reaktionszeit liegen.

Als ein Maß f�r die Zeitskala des Makromischvorgangs
betrachten wir die Vermischung einer wasserartigen Fl�ssig-
keit (bei 20 8C) in einem 250 mL fassenden zylindrischen
Kolben (Durchmesser, dflask = 55 mm) mit einem 2.5 cm
langen Magnetr�hrstab bei 500 rpm. In diesem Fall verh�lt
sich der Mischvorgang transitionell zwischen laminar bis
turbulent (siehe Hintergrundinformationen), und die Misch-
zeit wird von der Fl�ssigkeitszirkulation bestimmt, nicht von
der Diffusion. Die auf der Fl�ssigkeitszirkulation beruhende
Mischzeit V95% (die Zeit, die f�r eine 95-proz. Durchmi-
schung ben�tigt wird), wird im transitionellen Regime zu
(8.3� 1.4) s bestimmt.[35, 36b] Die Zeit f�r 99 % Durchmischung
(V99 %) betr�gt (19.1� 3.3) s.

In einem Batch-Reaktor kann die Mischzeit abh�ngig von
der R�hrgeschwindigkeit um eine Gr�ßenordnung variieren
(Abbildung 4a). Abh�ngig vom R�hrertyp, der R�hrge-
schwindigkeit und dem Verh�ltnis dimp /dflask (Abbildung 4b)

Abbildung 3. Abfolge von Photographien, die die Verteilung eines Fluo-
reszenzfarbstoffs in einem R�hrkessel nach a) 3, b) 5, c) 10 und
d) 30 s zeigen. e) Nach 3 min wird ein helicales Band beobachtet.
f) Der Farbstoff segregiert in den oberen Teil des R�hrkessels.[38c]

Abbildung 4. Zeit f�r 99 % Durchmischung (V99 %) als Funktion des
Verh�ltnisses zwischen Fl�gelrad- und Kolbendurchmesser (dimp/dflask)
bei unterschiedlichen R�hrgeschwindigkeiten N und R�hrertypen. (De-
tails der Berechnungsmethode[35] sind in den Hintergrundinformatio-
nen angegeben.)
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kann die Mischzeit insgesamt um bis zu vier Gr�ßenordnun-
gen variieren – ein dreibl�ttriges Fl�gelrad bei 300 rpm ist
weniger effizient als eine sechsbl�ttrige Turbine bei 600 rpm.
Demzufolge ist es n�tig, die charakteristischen Mischzeiten
f�r bestimmte R�hrertypen zu bestimmen. Korrelation in der
Art von Gleichung (S4) k�nnen zur Berechnung von Misch-
zeiten angewendet werden, allerdings ist deren experimen-
telle Bestimmung der bessere Ansatz.

Auch bei großskaligen Str�mungsreaktoren tritt Makro-
mischung auf. Kontinuierliche R�hrkessel (CSTRs; con-
tinuously stirred tank reactors) sind Batch-Apparaturen mit
Einlassvorrichtungen, sodass f�r sie die gleichen Charakte-
ristika wie oben beschrieben gelten. Bei Str�mungsreaktoren
ist es wichtig, eine schnelle Quervermischung zwischen Str�-
men bei m�glichst geringer Dispersion zu erzielen. Erreicht
wird dies mithilfe von statischen Mischern innerhalb des
Str�mungskanals, die einen Fl�ssigkeitsstrom teilen, ablen-
ken und wiedervereinigen, um auf diese Weise allm�hlich
d�nner werdende Fl�ssigkeitslagen mit verbessertem Stoff-
�bergang zwischen den Lagen zu erzeugen. Eine verbesserte
Durchmischung kann auch mithilfe von Festbettarchitekturen
(bestehend aus festen St�ben, Ringe, Kugeln usw.) realisiert
werden, die den Fl�ssigkeitsstrom zertrennen und Wirbel
erzeugen; allerdings werden in diesem Fall Str�mungen mit
hoher Reynolds-Zahl ben�tigt.[40]

2.3. Welche Rolle spielt die Reaktionsgeschwindigkeit in Relation
zum Stofftransport?

Aus der obigen Diskussion geht hervor, dass es eine
Zeitskala f�r Mischprozesse gibt, die vom Mischmechanismus
abh�ngt. Die Zeitskala chemischer Reaktionen wird von der
Reaktionskinetik bestimmt. Diese intrinsische Zeitskala be-
r�cksichtigt keine Transportlimitierungen (z. B. durch un-
vollst�ndige Vermischung) und ist durch das Geschwindig-
keitsmodell und die kinetischen Parameter gegeben. Das
unerkannt bleibende Auftreten von Transportlimitierungen
kann experimentell gemessene Reaktionskinetiken verf�l-
schen. Ein Maß f�r den relativen Einfluss von Reaktions- und
Transporteffekten ist die Damk�hler-Zahl Da, die das Ver-
h�ltnis zwischen der Reaktionsgeschwindigkeit und der
Stofftransportgeschwindigkeit angibt (z. B [Reaktionsge-
schwindigkeit]/[Stofftransportgeschwindigkeit]).[41] Die Stoff-
transportgeschwindigkeit in einem Mikroreaktor ist gleich
der Diffusionsgeschwindigkeit [siehe Gl. (1)], und die Dam-
k�hler-Zahl f�r eine Reaktion n-ter Ordnung kann als Glei-
chung (2) geschrieben werden (kr ist die spezifische Reakti-
onsgeschwindigkeit, C0 ist die Anfangskonzentration).

DaF ¼
krC

n�1
0

2 DAB

x2

h i ð2Þ

In Batch-Reaktoren kann die Stofftransportgeschwin-
digkeit gegeben sein durch: 1) die Diffusionsgeschwindigkeit
beim Vorliegen von Segregation und 2) die Zeit f�r makro-
skopische Vermischung durch Zirkulation der Fl�ssigkeit. Bei
idealer Vermischung (d.h. ohne Segregation) kann Glei-

chung (2) �ber die Zirkulationszeit V99 % ausgedr�ckt werden
[Gl. (3)]:

DaB ¼
krC

n�1
0

1=V99%

h i ð3Þ

Im Allgemeinen sind chemische Umwandlungen ge-
schwindigkeitsbestimmt f�r Da< 1 und gemischt transport-/
geschwindigkeitsbestimmt f�r Da� 1. Im Fall Da> 1 sind die
experimentell gemessenen Reaktionsgeschwindigkeiten eine
Funktion des Stofftransports.

Ob die Gr�ße von Da eine Rolle spielt, h�ngt davon ab,
welches haupts�chliche Ziel man mit einer Reaktion verfolgt.
Zum Beispiel lassen sich bei mehrstufigen Synthesen Aus-
beuten oder Selektivit�ten des gew�nschten Produkts am
besten maximieren, indem Transportlimitierungen ausge-
schaltet werden (d.h. Da< 1) – dies allerdings kann im tat-
s�chlichen Produktionsprozess schwierig zu bewerkstelligen
sein. Bei Anwendungen im Reaktions-Screening sind hinge-
gen Werte von Da� 1 tolerierbar. Dies gilt insbesondere
dann, wenn das haupts�chliche Ziel die Identifizierung von
Reaktivit�ten ist, ohne dabei Reaktionsbedingungen oder
kinetische Parameter optimieren zu wollen. F�r mechanisti-
sche Untersuchungen und die Herleitung pr�ziser Ge-
schwindigkeitsmodelle sollte eine pr�parative Umwandlung
geschwindigkeitsbestimmt sein (d. h. Da< 1). Andernfalls
k�nnen die experimentell ermittelten kinetischen Modelle
und Parameter nicht akkurat f�r die Skalierung von Pro-
duktionsschritten verwendet werden. Synthetische Transfor-
mationen, die unter stofftransportbestimmten Bedingungen
durchgef�hrt werden (d.h. Da> 1), verschleiern die m�gliche
Entdeckung von Reaktionen, Mechanismen und effektiven
Katalysator-Ligand-Kombinationen.

Die Bourne- und Villermaux-Dushman-Methoden, die
auf konkurrierenden Reaktions- und Diffusionsgeschwindig-
keiten beruhen,[42] sind experimentelle Ans�tze zur Charak-
terisierung von Mischvorg�ngen. Letztere Methode, die vor
allem bei Studien von Mikromischvorg�ngen Anwendung
fand,[42a,c,43] ist so ausgelegt, dass kleine Diffusionsl�ngen
(aufgrund einer erfolgreichen Mikromischung) eine konkur-
rierende Reaktion hemmen (die Bildung von Triiodid), die
durch UV/Vis-Spektroskopie verfolgt werden kann. Triiodid
kann detektiert werden, wenn die Zeitskala des Mischvor-
gangs in der Gr�ßenordnung oder gr�ßer wie die Geschwin-
digkeit der Essigs�urebildung ist (d.h. schlechte Durchmi-
schung). Der experimentelle Ansatz ist daher geeignet, das
Mischungsverhalten verschiedenster Reaktortypen, ein-
schließlich Batch- und Str�mungsreaktoren aufzukl�ren. Wie
Abbildung 5 zeigt, liefern unterschiedliche Str�mungs- und
Batch-Reaktoren v�llig verschiedene Ergebnisse.[42a] Im Fall
der tropfenweise Zugabe von HCl zu einer L�sung von I�/
IO3

�/NaAc in einem Glaskolben ist klar erkennbar, dass die
L�sung ger�hrt werden muss. Im Fall der Str�mungssysteme
bewirkt ein Mikromischer mit Kanalweiten von 40 mm eine
bessere Durchmischung als makroskopische T-Mischer oder
Batch-Reaktoren. Bez�glich einer detaillierteren Analyse des
Mischungsverhaltens von Mikromischern verweisen wir auf
eine j�ngste Studie von Falk und Commenge.[44]
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F�r akkurate kinetische Studien muss bei Batch-Reakto-
ren gepr�ft werden, dass ein Erh�hen der R�hrgeschwindig-
keit keinen Einfluss auf die Reaktion hat. Die Studie muss bei
R�hrgeschwindigkeiten durchgef�hrt werden, die hoch genug
sind, dass kein Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit
mehr zu beobachten ist. Damit ist sichergestellt, dass man sich
im Bereich Da< 1 befindet. Befindet man sich im Bereich
Da� 1, so beschreiben die gemessenen Kinetiken eine ge-
mischte stoff�bergangs-/geschwindigkeitsbestimmte Reakti-
on oder eine stoff�bergangsbestimmte Reaktion. Dieses Be-
dingungen gelten sowohl f�r homogene als auch heterogene
Systeme (z.B. Aufschl�mmungen, w�ssrig/organische Zwei-
phasengemische, das Durchleiten eines Gases durch eine
Fl�ssigkeit).

Limitierungen durch Mischvorg�nge k�nnen bei praktisch
jeder chemischen Reaktion auftreten, sobald h�here Tem-
peraturen und Dr�cke oder effizientere Katalysatoren ange-
wendet werden. Die Zersetzung von Reagentien, Produkten
und Katalysatoren k�nnte letztendlich dar�ber bestimmen,
wie schnell wir eine Reaktion zur Gewinnung n�tzlicher ki-
netischer Informationen durchf�hren k�nnen. Bestimmte
Klassen chemischer Umwandlungen sind selbst bei Umge-
bungs- und Gefriertemperaturen mischungslimitiert.[45]

Solche Reaktionen laufen im Allgemeinen binnen Sekunden
oder Minuten vollst�ndig ab. Tabelle 2 zeigt ausgew�hlte
Beispiele von schnellen homogenen Reaktionen, die in
Mikrostr�mungsreaktoren ausgef�hrt wurden. In einem
Beispiel verl�uft die Friedel-Crafts-Aminoalkylierung aro-
matischer Verbindungen mit N-Acyliminiumionen besonders
schnell und unter Bildung konkurrierender Nebenproduk-
te.[9c] Wenn die Durchmischung signifikant langsamer ist als
die Reaktion (d. h. Da> 1), entsteht ein Konzentrationsgra-
dient der Verbindung innerhalb des Reaktors. Unter diesen
Bedingungen tritt eine gr�ßere lokale Konzentration des
monoalkylierten Produkts auf, und die Reaktion mit dem im
�berschuss vorliegenden N-Acyliminiumion zum dialkylier-
ten Produkt wird effektiv beschleunigt. Die Aminoalkylie-
rung (bei �78 8C) wurde in drei verschiedenen Konfigura-
tionen untersucht: durch Injektion der L�sung in einen T-
Mischer vom Durchmesser 500 mm, durch Injektion in einen

IMM-Mischer (Institut f�r Mikrotechnik Mainz GmbH) mit
einer Kanalweite von 25 mm sowie durch tropfenweise
Zugabe von N-Acyliminiumionen zu einem 50-mL-Rund-
kolben.[9c] Die Durchf�hrung der Reaktion im T-Mischer und
im Rundkolben erbrachte praktisch identische Ausbeuten der
monoalkylierten (ca. 36%) und dialkylierten Produkte (ca.
31%). Dagegen f�hrte eine Verringerung der Kanalabmes-
sungen – und damit der Diffusionsl�ngen – zu einer h�heren
Ausbeute und Selektivit�t des monoalkylierten Produkts
(92 %). Dieses Beispiel verdeutlicht, dass es bei bestimmten
Reaktionen wichtig sein kann, eine einheitlichen Konzen-
tration in einem gegebenen Reaktor einzustellen, bevor eine
konkurrierende Nebenreaktion ablaufen kann.

In Tabelle 2 ist eine Aminocarbonylierung als ein Beispiel
f�r eine Reaktion aufgef�hrt, bei der �ber den Kontakt zwi-
schen der Gas- und Fl�ssigkeitsphase in einem Mikrostr�-
mungsreaktor (vgl. auch Abbildung 1d und e) eine pr�zise
Kontrolle der Selektivit�t m�glich ist. Heterogene Reaktio-
nen wie Halogenierungen,[46] Hydrierungen,[21a,c,47] Hydroly-
sen,[48] Nitrierungen[49] und Palladium-katalysierte C-C-
Kupplungen[50] wurden in Mikrostr�mungsreaktoren durch-
gef�hrt, mit Vorteilen gegen�ber der Reaktionsf�hrung im
Batchbetrieb. Tats�chlich kann es bei jeder heterogenen Re-
aktion zu Stofftransportlimitierungen kommen, die sich durch
die Verwendung von Mikrostr�mungsreaktoren vermeiden
lassen. Nicht zuletzt deswegen sind Mikrostr�mungsreakto-
ren n�tzliche Werkzeuge f�r industriell relevante Synthese-
routen geworden.[1o, 4,6b, 51] Allerdings ist der Mischvorgang
nicht die einzige Herausforderung bei der Reaktorentwick-
lung – W�rmeeintrag und W�rmeabf�hrung beeinflussen
ebenfalls die Genauigkeit kinetischer Informationen.

3. W�rme�bergang

Unsere Diskussion des Mischvorgangs verdeutlicht die
enge Verflechtung von Synthesechemie und Verfahrenstech-
nik. Die Entwicklung des effizientesten Reaktionsweges zur
gew�nschten Verbindung ist schon f�r sich genommen ein oft
m�hsames und aufwendiges Unterfangen – dabei darf aber
die Wahl des geeigneten Reaktortyps f�r den jeweiligen
Prozess nicht �bersehen werden. Eine ausschließliche Fo-
kussierung auf die Syntheseroute birgt das Risiko fehlerhafter
Reaktionsoptimierungen und kinetischer Untersuchungen,
was wiederum l�ngere und kostenintensivere Entwicklungs-
zeiten bei der sp�teren Skalierung verursachen kann. Ein
wirksamer W�rme�bergang ist eine Reaktoreigenschaft, die
bei der Wahl zwischen Batch- oder Str�mungsreaktor be-
sondere Beachtung verdient. Zun�chst werden wir betrach-
ten, welche Rolle die charakteristische L�ngenskala f�r die
Auswahl der geeigneten Reaktorkonfiguration spielt, an-
schließend diskutieren wir die Bedeutung des Reaktormate-
rials.

Ein wichtiges Kriterium f�r die Auswahl des geeigneten
Reaktors ist das relative Verh�ltnis zweier Zeitskalen: der
Reaktionszeit und der Zeit f�r die Abf�hrung und den Ein-
trag von W�rme. Bei exothermen Reaktionen ist die Ge-
schwindigkeit des W�rme�bergangs von mehreren Faktoren
abh�ngig:

Abbildung 5. Vergleich des Mischverhaltens mit einem Mischerarray
(Kanalweite 40 mm, Tiefe 300 mm) sowie mit Batch- und Str�mungs-
makrosystemen bei einem festen Volumenfluss von 1500 mLh�1 pro
Einlass. (Wiedergabe mit Genehmigung aus Lit. [42a] Copyright 1999
American Chemical Society.)
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* der Geschwindigkeit, mit der die Reaktion W�rme er-
zeugt, �r DHrxn ;

* der Geschwindigkeit, mit der W�rme aus dem Reakti-
onsgemisch konduktiv oder konvektiv an die Reaktor-
wand abgef�hrt wird;

* der Geschwindigkeit, mit der W�rme von der Reaktor-
wand an die Umgebung abgef�hrt wird.

Entsprechende Faktoren gelten umgekehrt auch f�r en-
dotherme Reaktionen. Um m�glichst isotherme Bedingungen

Tabelle 2: Beispiele chemischer Reaktionen, bei denen eine verst�rkte Durchmischung im Mikrostr�mungsreaktor unmittelbar das Reaktionsergebnis beein-
flusst.

Reaktionstyp Beispiel[a] Vorteil des
Mikrostr�mungsreaktors

Besonderheit Lit.

C-N-Bindungsbildung
(z. B. direkte Aminie-
rung, Michael-Additi-
on)

Schnellere Reaktion
durch Anwendung h�he-
rer Temperaturen und
Dr�cke

82 % Ausbeute in
8 min; Batch-Reak-
tionen ben�tigen
Tage bei unaktivier-
ten Substraten

[52]

Schnellere Reaktion
durch erh�hte Durchmi-
schung; M�glichkeit
zum Screening von Re-
aktionsbedingungen

98.7% Ausbeuten in
1.6 min; Batch-Re-
aktionen ben�tigen
16–24 h

[53]

Elektrophile Substitu-
tion von Arenen (z.B.
Halogenierungen,
Friedel-Crafts-Alkylie-
rungen, Nitrierungen)

Selektive Fluorierung mit
DAST (das fl�chtig ist,
heftig mit Wasser rea-
giert und oberhalb 90 8C
dismutiert)

94 % Ausbeute,
ohne die genannten
Gefahren/Heraus-
forderungen

[54]

Schnelle Durchmi-
schung unterdr�ckt die
konkurrierende Bildung
des dialkylierten Pro-
dukts

92 % Ausbeute des
monoalkylierten
Produkts; Batch-Re-
aktion ergab 36%

[9c]

Naturstoffsynthese
(z. B. Glycosylierun-
gen)

Laminare Str�mungs-
f�hrung erm�glicht die
Steuerung und Optimie-
rung der Selektivit�t
durch pr�zise Ausrich-
tung und Kontaktierung
der Reagentien

Bevorzugte Bildung
entweder des Or-
thoesters (�70 8C,
<1 min) oder des
gew�nschten Pro-
dukts (�60 bis
�40 8C, 3.5 min); in
Batch-Reaktoren
schwer kontrollier-
bar

[15]

Metallorganische Re-
aktionen (z. B. Heck-
Aminocarbonylierung)

Optimierung der Selekti-
vit�t durch Temperatur-
und Druckerh�hung;
verbesserter Stofftrans-
port durch segmentierte
Gas-fl�ssig-Str�mung

Bevorzugte Bildung
des Amids (hohe
Temperaturen) oder
des a-Ketoamids
(niedrigere Tempe-
raturen)

[24e]

Oxidationen (z. B.
Moffatt-Swern)

Schnelle Mikromischung
verhindert Nebenpro-
duktbildung durch Pum-
merer-Umlagerung

88 % Ausbeute der
Carbonylverbindung
bei 20 8C in 10 ms;
Batch-Reaktion
ergab 19% bei
�20 8C

[9d]

[a] NMP =N-Methylpyrrolidon; DAST= Diethylaminoschwefeltrifluorid; DMSO = Dimethylsulfoxid; TFAA = Trifluoressigs�ure.
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zu erhalten und exotherme Spitzen zu vermeiden, die zu un-
kontrollierten Reaktionen oder explosiven Gemischen
f�hren k�nnen, muss sichergestellt werden, dass W�rmeer-
zeugung und W�rmeabf�hrung gleich schnell sind. Selbst
geringe Temperaturanstiege, etwa um 5 8C, haben nachteilige
Auswirkungen auf kinetische Messungen und Optimierungs-
studien, da die beobachtete Reaktionsgeschwindigkeit in
diesem Beispiel um ungef�hr 20% h�her sein kann als im
isothermen Fall. Bei Synthesen, in denen Reagenszersetzun-
gen und Nebenreaktionen auftreten, oder bei katalytischen
Reaktionen mit mehreren Elementarschritten vergr�ßert sich
dieser Fehler, da der Temperaturanstieg jeden Reaktions-
schritt betrifft.

Bei einer Reaktion im Reaktionskolben bewirkt heftiges
R�hren einen konvektiven W�rmetransport. Der konvektive
W�rmetransportkoeffizient (h) h�ngt mit den Fließge-
schwindigkeiten zusammen und ist schwierig zu messen, kann
aber mithilfe von Korrelationen abgesch�tzt werden.[55] Mit
Kenntnis dieses Parameters, der Reaktionsw�rme (DHrxn),
des adiabatischen Temperaturanstiegs (DTad) und der Reak-
torabmessungen (Durchmesser, dB) k�nnen wir einen n�tzli-
chen Vergleich der W�rmeerzeugung und -abf�hrung an-
stellen [Gl. (4)]:

bB ¼
erzeugte W�rme

abgef�hrte W�rme
¼ �rDHrxn dB

6DTad h
ð4Þ

Bei Str�mungssystemen bildet die W�rmeleitung von der
Kanalmitte zu den Reaktorw�nden die Triebkraft f�r den
W�rme�bergang. Damit kann das Verh�ltnis zwischen W�r-
meerzeugung und W�rmeabf�hrung durch Gleichung (5)
abgesch�tzt werden:

bB ¼
�rDHrxnd2

F

4DTadk
ð5Þ

dF ist der Durchmesser des Str�mungskanals, k die W�rme-
leitf�higkeit des Reaktionsgemischs. Bei jeder Art von Re-
aktor ist die W�rmeabfuhr immer dann bedenklich, wenn der
b-Wert kleiner 1 ist.

Eine genauere Betrachtung der b-Werte l�sst erkennen,
welche Vorz�ge die Verwendung von Mikroreaktoren f�r
exotherme Reaktionen hat. Der thermische Widerstand f�r
den W�rme�bergang im Reaktionsgemisch ist 1/h bei Batch-
Reaktoren und dF/k bei Mikrostr�mungsreaktoren. F�r typi-
sche organische Reaktionen weisen ein 10-mm-Rundkolben,
der mit einem bei 650 rpm drehenden R�hrstab ausger�stet
ist, und ein Mikroreaktor mit 400 � 400 mm großen Kan�len
�hnliche interne thermische Widerst�nde auf. Mit zuneh-
mender Gr�ße des Mikroreaktorkanals steigt der interne
thermische Widerstand linear an. Beim Reaktionskolben
dagegen ist diese Beziehung zwischen dem internen Wider-
stand und der Reaktorgr�ße schwer zu quantifizieren, weil
der konvektive W�rme�bergang von der Kolbengr�ße, der
Gr�ße des R�hrstabs, der R�hrgeschwindigkeit und dem
Fl�ssigkeitsniveau abh�ngt. Diese Unsicherheit in der
Quantifizierung dieser Einfl�sse illustriert, welche Schwie-
rigkeiten bei der Skalierung von Batch-Reaktionen entstehen
k�nnen.

Die Geschwindigkeit der W�rmeentwicklung, �r DHrxn,
steht im Z�hler des b-Wertes und ist abh�ngig von der spe-
zifischen Reaktion und den spezifischen Reaktionsbedin-
gungen. �blicherweise kontrollieren wir diese W�rmeent-
wicklung, indem wir chemische Reaktionen bei niedrigen
Temperaturen, niedrigen Reagenskonzentrationen oder im
Semibatchbetrieb (langsame Zugabe eines der Reagentien
zum Reaktionsgemisch) durchf�hren. Statt sich aber damit
zufriedenzugeben, dass wir die Geschwindigkeit der W�r-
meentwicklung kontrollieren k�nnen, indem wir eine Reak-
tion ineffizient ausf�hren, k�nnte es sinnvoller sein, nach
neuartigen Techniken zu suchen, die eine Reaktionsf�hrung
unter aggressiveren Bedingungen erm�glichen.

Allerdings ist es nicht bei allen Reaktionen notwendig,
W�rme�bergangsgeschwindigkeiten durch Anwendung von
Str�mungsmethoden zu erh�hen. Betrachten wir mithilfe
unserer b-Werte beispielsweise die in Schema 2 gezeigte or-
ganokatalytische Aldolreaktion nach Seeberger et al. ,[56] die

in einem k�rzlich publizierten Essay diskutiert wurde.[2] Diese
Reaktion weist eine geringe Reaktionsw�rme DHrxn auf und
wurde bei 0.1m ausgef�hrt. F�r typische Laborausr�stungen
betr�gt der bB-Wert dieser Reaktion ungef�hr 1 � 10�2 – im
Vergleich zu einem bF-Wert von 4 � 10�4 f�r die Reaktions-
f�hrung in einem Mikroreaktor. Da beide b-Werte viel klei-
ner sind als 1, w�rden wir nicht erwarten, dass der W�rme-
�bergang eine dominierende Rolle bei dieser Reaktion spielt.
Dieses wurde durch Valera et al. experimentell verifiziert
(Abbildung 6).

Anders stellt sich die Situation bei schnellen Reaktionen
dar. Lithiierungen z.B. sind schnelle, hoch exotherme Reak-

Schema 2. Aldolreaktion, durchgef�hrt in einem Mikrostr�mungsreak-
tor und im Reaktionskolben.[2]

Abbildung 6. Langsame, mild exotherme Reaktionen, wie die in
Schema 2 gezeigte Aldolreaktion, nehmen in Mikrostr�mungs- (Str.)
und Batch-Reaktoren (Rk.) einen �hnlichen Verlauf.[2]
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tionen, die h�ufig in pharmazeutischen Synthesen eingesetzt
werden. Eine Kontrolle der Geschwindigkeiten der W�rme-
erzeugung und -abf�hrung ist bei diesen Reaktionen beson-
ders wichtig, weil ein Temperaturanstieg Abbaureaktionen
und die Bildung von Nebenprodukten beg�nstigt. Die selek-
tive Lithiierung von 1,2-Dibrombenzol mit anschließender
elektrophiler Addition (Schema 3) nach Yoshida et al. dient

als ein gutes Beispiel f�r unsere Diskussion.[9b] �bertr�gt man
die Reaktionsbedingungen auf einen 10-mL-Kolben, ergibt
sich ein bB-Wert von 6.3, was darauf hindeutet, dass die
W�rmeabf�hrung aus dem Reaktionskolben problematisch
ist und es Vorteile bringt, die Reaktion in einem Mikrore-
aktor durchzuf�hren (bF = 0.2). W�hrend die Reaktion nor-
malerweise bei �100 8C durchgef�hrt wird, wurde in dieser
Studie die Anwendung h�herer Temperaturen erforscht,
wobei ein Mikrostr�mungssystem aus Edelstahl zum Einsatz
kam (Abbildung 7a). Nach Kartierung des Reaktionsraums
(Abbildung 7b) wurde eine maximale Ausbeute an Brom-
benzol von 75% bei Verweilzeiten unter einer Sekunde
identifiziert.

Die Autoren f�hrten 25 Screeningl�ufe durch, um die
optimale Verweilzeit und Temperatur zu ermitteln. Selbst
wenn es m�glich w�re, die Reaktion bei diesen kurzen Re-
aktionszeiten in einem Rundkolben durchzuf�hren, w�re der
erforderliche Aufwand f�r die Ermittlung der optimalen
Reaktionsparameter außerordentlich hoch. Zun�chst muss
der Kolben mit L�sungsmittel und Substrat bef�llt und auf
tiefe Temperaturen abgek�hlt werden. Nach Erreichen des
thermischen Gleichgewichts wird nBuLi tropfenweise zuge-
f�gt, um Temperaturspitzen zu vermeiden. Nach großz�giger
Wartezeit f�r die Lithiierung wird das Elektrophil ebenfalls
tropfenweise zugesetzt, bevor die Temperatur erh�ht wird,
um die elektrophile Addition auszul�sen. Diese Prozedur
wird f�r jedes Experiment wiederholt. Alternativ dazu l�sst
sich durch den Einsatz eines Mikroreaktors die Experi-
mentierzeit betr�chtlich verk�rzen, da nach einmaligem Be-
f�llen der Reagentien in die Pumpe viele sequenzielle Ex-
perimente mit wechselnden Verweilzeiten und Reaktions-
temperaturen durchgef�hrt werden k�nnen. Dar�ber hinaus
entfallen die Wartephasen zwischen einzelnen Zugabeschrit-
ten, denn der schnelle W�rme�bergang in Mikrostr�mungs-
reaktoren gew�hrleistet, dass die Reagentien stets auf der
richtigen Temperatur sind.

Die oben beschriebenen Vorteile von Mikroreaktoren f�r
den Prozess des W�rme�bergangs gelten auch bei anderen
schnellen, exothermen Reaktionen, einschließlich Grignard-

Reaktionen,[57] Alkylierungen[58] und radikalischen Reaktio-
nen.[9e] Besonders markant sind diese Vorz�ge bei Mehrpha-
senreaktionen, wo der erh�hte W�rme�bergang durch Str�-
mungsreaktoren die Bildung lokaler W�rmespitzen (Hot-
Spots) verhindert. Demzufolge resultierten h�here Selekti-
vit�ten, wenn exotherme mehrphasige Reaktionen wie Ni-
trierungen[49] oder direkte Fluorierungen[46] in einem Mikro-
reaktor durchgef�hrt wurden. Weitere Beispiele, bei denen
eine Erh�hung der W�rme�bergangsgeschwindigkeiten zu
verbesserten Reaktionsverl�ufen f�hrte, sind in Tabelle 3
zusammengefasst.

Wie unser obiges Beispiel zeigt, ist der W�rme�bergang
bei langsamen, gering exothermen Reaktionen normaler-
weise kein Problem. Dies kann sich allerdings �ndern, wenn
solche Reaktionen unter unkonventionellen Bedingungen
ausgef�hrt werden und die Reaktionsgeschwindigkeiten
steigen. Zum Beispiel erm�glicht der schnelle W�rme�ber-
gang in Mikroreaktoren eine „gr�ne“ Reaktionsf�hrung in
dem Sinne, dass die Reaktion ohne die Verwendung eines
L�sungsmittels durchgef�hrt wird.[59] Reaktionen k�nnen
auch durch die Anwendung von erh�hten Temperaturen und
Dr�cken beschleunigt werden, wie es z. B. f�r katalytische
Hydrierungen[21a,c,47] und Aza-Diels-Alder-Reaktionen[60] ge-
zeigt wurde. Dank schnellem W�rme�bergang und Tempe-
raturkontrolle ist es auch m�glich, Reaktionen in �berkriti-
schen L�sungsmitteln in Mikroreaktoren zu untersuchen.
Anwendungen finden sich in der Synthese von Nanoparti-
keln,[61] die mit sehr einheitlicher Form erhalten werden
k�nnen, in Veresterungen[62] und in katalysatorfreien Umes-

Abbildung 7. a) Mikrostr�mungsreaktor f�r die in Schema 3 gezeigte
Reaktion. b) Ausbeuten an Brombenzol bei unterschiedlichen Reakti-
onstemperaturen und Verweilzeiten. (Wiedergabe mit Genehmigung
aus Lit. [9b]. Copyright 2007 American Chemical Society.)

Schema 3. Selektive Lithiierung in einem Mikrostr�mungsreaktorsys-
tem aus Edelstahl.[9b]
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terungen.[63] �hnlich wie bei den oben beschriebenen Proze-
duren verlangt die Auswahl der geeigneten Reaktorkonfigu-
ration f�r solche beschleunigten Reaktionen eine Analyse der
b-Werte sowohl der Batch- als auch der Mikroreaktoren unter
diesen aggressiven Bedingungen.

3.1. Die Rolle des Reaktormaterials

Bei unserer obigen Diskussion der Vorteile von Str�-
mungsreaktoren f�r den W�rme�bergang haben wir lediglich
den inneren thermischen Widerstand betrachtet. Unter be-
stimmten Umst�nden kann jedoch auch die W�rmeleitung
durch die Reaktorwand den insgesamten W�rme�bergang
limitieren. Die W�rmeleitf�higkeit h�ngt vom Reaktormate-
rial ab, und typische Werte g�ngiger Str�mungsreaktoren sind

in Tabelle 4 angegeben. Die unterschiedlichen W�rmefl�sse
an der Reaktorwand gehen in die Biot-Zahl Bi ein, die das
Verh�ltnis zwischen innerem und �ußerem thermischem Wi-
derstand beschreibt [Gl. (6)].

Bi ¼ krxn

kwall
1� di

do

� �
ð6Þ

Tabelle 3: Beispiele chemischer Reaktionen, bei denen ein erh�hter W�rme�bergang im Mikrostr�mungsreaktor unmittelbar das Reaktionsergebnis
beeinflusste.

Reaktionstyp Beispiel[a] Vorteil des
Mikrostr�mungsreaktors

Besonderheit Lit.

Diazotierung aro-
matischer Amine
(z. B. Sandmeyer-
Reaktion)

W�rmeabf�hrung verhin-
derte Produktzersetzung

Kinetische Studie konnte zur
Skalierung genutzt werden
(bis auf 2.8 g h�1)

[43][

Elektrophile Substi-
tution von Arenen
(z. B. Halogenierun-
gen, Friedel-Crafts-
Aminoalkylierungen,
Nitrierungen)

W�rmeabf�hrung erm�g-
licht sicherere Handha-
bung von Hydroxylamin

Verbesserte Hydroxams�ure-
Synthese mit diversen Sub-
straten

[64]

Oxidationen
Erh�hter W�rme�bergang
verringert Nebenprodukt-
bildung

96% Ausbeute bei 70 8C; in
Batch-Reaktoren sind �78 8C
typisch

[65]

Metallorganische
Reaktionen (z. B. Li-
thiierungen, Grig-
nard)

Schnelle Gleichgewichts-
einstellung und z�gige
sequenzielle Versuchsf�h-
rung dank schnellem
W�rme�bergang

Kinetische und thermodyna-
mische Untersuchung von o-,
m- und p-Nitrophenyllithium-
reagentien

[66]

Verhinderung unkontrol-
lierter Reaktionen und
genaue Steuerung des
Reaktionsverlaufs

97% Ausbeute an Pentaflu-
orbenzol in 5 s; Batch-Reak-
tion schwer kontrollierbar

[57b]

Paal-Knorr-Reaktion
Saubere Reaktionsf�h-
rung durch schnelleren
W�rme�bergang

Produktionsrate von
136 g h�1 [67]

Reduktionen

Stabilisierung metallorga-
nischer Zwischenstufen
durch schnellen W�rme-
�bergang

�hnliche Ergebnisse wie in
Batch-Experimenten, aber bei
20 8C h�herer Temperatur

[68]

[a] DIEA = Ethyldiisopropylamin; dibal-H =Diisopropylaluminiumhydrid.

Tabelle 4: W�rmeleitf�higkeiten g�ngiger Materialien f�r Mikrostr�-
mungsreaktoren.

Reaktormaterial Leitf�higkeit
[WmK�1]

Teflon 0.1
Edelstahl 10
Silicium 150

Str�mungschemie
Angewandte

Chemie

7653Angew. Chem. 2011, 123, 7642 – 7661 � 2011 Wiley-VCH Verlag GmbH & Co. KGaA, Weinheim www.angewandte.de

http://www.angewandte.de


krxn und kwall sind die thermischen Leitf�higkeiten des Reak-
tionsgemischs bzw. der Reaktorwand, di und do sind der
Innen- bzw. Außendurchmesser des Reaktorkanals. Bei
schnellen exothermen Reaktionen sollte dieses Verh�ltnis
ungef�hr 1 oder weniger betragen. Wie aus der Form von
Gleichung (6) abzulesen ist, k�nnen solche Werte erreicht
werden, indem man ein Reaktormaterial mit hoher W�rme-
leitf�higkeit w�hlt (krxn ! kwall) oder einen Reaktor mit
d�nnen Kanalw�nden entwirft. Allerdings haben Teflon- und
Edelstahlreaktoren herstellerbedingt feste Außendurchmes-
ser do, sodass im letzteren Fall das Reaktordesign nur �ber die
Vergr�ßerung des Innendurchmessers di modifizierbar ist,
was zu unerw�nschten Effekten f�hren kann.

Um zu demonstrieren, welche Rolle das Reaktormaterial
spielen kann, kehren wir nochmals zu unserem Beispiel der
Lithiierungsreaktion zur�ck (Scheme 3). Das Temperatur-
profil dieser Reaktion kann als Funktion der Reaktorl�nge
f�r verschiedene Reaktormaterialien und -abmessungen
aufgetragen werden (Abbildung 8). Wie aus der Auftragung

zu erkennen ist, spielen das Reaktormaterial und die Wand-
dicke eine wichtige Rolle f�r den wirksamen W�rme�ber-
gang. Beispielsweise scheint Teflon kein geeignetes Reak-
tormaterial f�r den Lithium-Halogen-Austausch zu sein.
Edelstahl und Silicium „versp�ren“ die Reaktionsw�rme
dieser nahezu augenblicklich ablaufenden Reaktion, vertei-
len die W�rme dann aber sehr rasch.

Reaktoren mit h�heren W�rmeleitf�higkeiten erm�gli-
chen auch eine bessere Kontrolle �ber die Reaktionsbedin-
gungen. Um eine Reaktion im Rundkolben bei h�heren
Temperaturen durchzuf�hren, muss das L�sungsmittel auf die
gew�nschte Temperatur erhitzt werden, bevor die Reakti-
onsl�sungen zugegeben werden. Die Zugabe der Reaktions-
l�sungen „in einem Schuss“ f�hrt nicht nur zu Konzentrati-
onsgradienten, sondern beeinflusst auch die Temperatur.
Folglich wird die Anfangsgeschwindigkeit der Reaktion unter
unbekannten, nicht einheitlichen Bedingungen untersucht.

Die hohe Leitf�higkeit metallischer Mikrostr�mungs-
reaktoren erm�glicht eine isotherme Reaktionsf�hrung,
sodass diese Unsicherheit wegf�llt. In einem Siliciumreaktor
mit Aussparung (Abbildung 9)[70] kann das Reaktionsgemisch

zwei unterschiedliche Temperaturzonen erfahren. Im ge-
k�hlten Abschnitt werden die Reaktionsstr�me zu einer
einheitlichen L�sung gemischt und reagieren dann bei der
gew�nschten Temperatur in der Heizzone. F�r die meisten
organischen Synthesen gew�hrleisten die kleine L�ngenskala
des Reaktors und die hohe W�rmeleitf�higkeit des Siliciums,
dass das Erhitzen der Reaktionsl�sung auf die gew�nschte
Temperatur in weniger als einer Sekunde erfolgt. Dieser
Reaktortyp, der f�r chemische Synthesen bei erh�hten Tem-
peraturen und Dr�cken[70, 71] sowie zur Herstellung von
Quantenpunkten bei �berkritischen Bedingungen genutzt
wurde,[61, 72] erm�glicht es, eine Reaktion unter wohldefinier-
ten Bedingungen zu untersuchen, was pr�zisere kinetische
Daten zug�nglich macht und eine verl�sslichere Skalierung
erm�glicht.

4. Gewinnung kinetischer Daten

Viele verfahrenstechnische Aufgaben wie Reaktionsopti-
mierung, erfolgreiche Skalierung und verbesserte Prozess-
kontrolle lassen sich leichter l�sen, wenn Informationen zur
Reaktionskinetik vorhanden sind. Solche Daten sind aber nur
dann von Wert, wenn die intrinsische Kinetik erfasst wird –
diejenigen Reaktionsparameter also, die die Reaktionsge-
schwindigkeit ohne Stoff- und W�rme�bergangslimitierungen
beschreiben. Wie oben diskutiert wurde, beeinflussen un-
vollst�ndiges Mischen oder ein tr�ger W�rme�bergang die
beobachtete Reaktionsgeschwindigkeit und f�hren zu irre-
f�hrenden kinetischen Informationen. Im Laborexperiment
mag es ein akzeptables Vorgehen sein, Transportph�nomene
und Reaktionskinetiken als „beobachtete“ kinetische Para-
meter zusammenzufassen, allerdings lassen sich aus diesen
Daten keine Vorhersagen f�r andere Reaktorkonfigurationen
ableiten. Die Gewinnung intrinsischer kinetischer Daten im
Labor kann indes schwierig sein, falls keine ausreichenden
Reagensmengen verf�gbar sind oder keine informationsrei-
chen Reaktionsbedingungen realisiert werden k�nnen. Bei
der Entscheidung, einen Reaktionskolben oder einen Mikro-
str�mungsreaktor f�r kinetische Untersuchungen einzuset-
zen, sollten deshalb zwei Fragen ber�cksichtigt werden:
* Wird der Mikrostr�mungsreaktor genauere Ergebnisse

liefern als ein Reaktionskolben?

Abbildung 8. Temperaturprofil der in Schema 3 gezeigten Reaktion
(DHrxn = 155 kJ mol�1) in Teflon-, Edelstahl- und Silicium-Str�mungs-
reaktoren mit Innendurchmesser 1 mm.[69]

Abbildung 9. Halo-Etch-Reaktor, der in einer Aminolysereaktion zur
einheitlichen Durchmischung bei k�hleren Temperaturen und zur ei-
gentlichen Umsetzung bei der gew�nschten Reaktionstemperatur ge-
nutzt wurde.[70]

K. F. Jensen et al.Aufs�tze

7654 www.angewandte.de � 2011 Wiley-VCH Verlag GmbH & Co. KGaA, Weinheim Angew. Chem. 2011, 123, 7642 – 7661

http://www.angewandte.de


* Lassen sich die kinetischen Informationen effizienter im
Mikrostr�mungsreaktor oder im Reaktionskolben gewin-
nen?

Aus unserer vorigen Diskussion zur Bedeutung des Mi-
schens ist offensichtlich, dass Mikrostr�mungsreaktoren
ideale Instrumente f�r die Untersuchung von schnellen Re-
aktionen sind (die nach ungef�hr 1 s vollst�ndigen Umsatz
erreichen). Die Reaktionskinetik und die Produktverteilung
f�r diese schnellen Reaktionen h�ngen vom Grad der Mi-
kromischung im gesamten Reaktor ab.[45] Interdigitale Mi-
kromischer wie der IMM-Mischer[73] haben charakteristische
Mischzeitkonstanten von ungef�hr 10 ms und bewirken somit
eine einheitliche Durchmischung schon beim Einsetzen der
Reaktion. Diese Mikromischer wurden bei kinetischen Un-
tersuchungen zahlreicher Reaktionen genutzt, bei denen eine
schnelle Durchmischung zwingend geboten ist (Michael-Ad-
ditionen,[74] Nitrierungen,[75] Oligosaccharid-Synthesen[53]).
Das schnelle Durchmischen in Mikrostr�mungssystemen
bietet auch bei Reaktionen mit energiereichen Intermediaten
Vorteile,[76] wie dies k�rzlich mit der kinetischen Studie einer
Tetrazolsynthese �ber ein intermedi�res Diazoniumsalz il-
lustriert wurde.[43] Dar�ber hinaus vereinfacht der schnelle
W�rme�bergang in Mikroreaktoren die kinetische Untersu-
chung hoch exothermer Reaktionen, indem z. B. Nebenre-
aktionen unterdr�ckt werden. Dies ist insbesondere bei
Grignard-Reaktionen und Oxidationen bedeutsam.[9d, 77]

Auf der anderen Seite weisen langsamere und weniger
energiereiche Reaktionen Misch- und W�rme�bergangsska-
len auf, die schneller sind als die Reaktionszeit. Dies hat dann
zur Folge, dass eine kinetische Untersuchung in einem Mi-
kroreaktor genauso akkurate Informationen liefert wie die
Messung in einem Reaktionskolben. Ein Beispiel f�r diese
Gleichartigkeit liefert abermals die in Schema 2 gezeigte or-
ganokatalytische Aldolreaktion. Hier wurden die Reakti-
onskinetiken in einem Reaktionskolben und einem Mikro-
reaktor bei Bedingungen von 0.5m und 60 8C gemessen, wobei
ein Umsatz von ungef�hr 70% in 40 min erhalten wurde.
W�rde man die Reaktion bei aggressiveren Bedingungen
untersuchen, etwa bei h�heren Temperaturen und h�heren
Reagenskonzentrationen, w�rde sich die Reaktionszeit all-
m�hlich den Misch- und W�rme�bergangszeiten ann�hern.
Bei der Wahl des Reaktortyps f�r eine kinetische Untersu-
chung ist es deshalb wichtig, die Reaktionsbedingungen zu
analysieren, statt einfach nur auf der Basis des Reaktionstyps
zu entscheiden.

Ungeachtet der Misch- und W�rme�bergangsgeschwin-
digkeiten in einem Reaktor haben kinetische Untersuchun-
gen in Mikrostr�mungsreaktoren mit der M�glichkeit einer
Online-Analyse eine geringere experimentelle Streuung als
typische Batch-Reaktoren. Zum Beispiel wird die Bestim-
mung der Geschwindigkeitskonstante kompliziert, wenn ein
fl�chtiges Reagens beteiligt ist oder die Reaktion unter
R�ckfluss durchgef�hrt wird, da eine Unsicherheit hinsicht-
lich der Reagensverteilung in der Fl�ssigphase und der
Dampfphase besteht.[70] Diese Unsicherheit ist bei einem
Str�mungsreaktor normalerweise nicht vorhanden. Bei mo-
derat schnellen Reaktionen k�nnen Proben nach der Ent-
nahme aus dem Reaktionskolben weiterreagieren oder sich

z. B. zersetzen. Zur Vermeidung k�nnen spektroskopische[78]

oder kalorimetrische[79] In-situ-Methoden angewendet
werden, allerdings k�nnen Konzentrations- und Tempera-
turgradienten sowie niedrige Messgeschwindigkeiten auch
bei solchen Methoden die kinetischen Ergebnisse verschlei-
ern. Bei speziellen Mikroreaktoren mit separater Zuf�hrung
von Quenchreagentien und spektrokopischer Online-�ber-
wachung, z. B. durch UV/Vis/NIR,[80] ATR-FTIR,[81]

Raman,[82] XAS[83] und NMR,[84] sind solche Komplikationen
abgemildert. F�r die pr�zise Quantifizierung der hoch funk-
tionellen Verbindungen in der pharmazeutischen und Fein-
chemikalienindustrie werden spektroskopische Messungen
allein wohl nicht den Vorzug erhalten gegen�ber HPLC, GC-
MS oder LCMS.[85] Diese chromatographischen Techniken
k�nnen leicht in Mikrostr�mungssysteme integriert werden,
z. B. durch die Verwendung eines 6-Wege-Ventils[86] oder mit
einer geeigneten Injektionsmethode.[87] Online-Analysetech-
niken f�r Mikroreaktoren und die damit verbundenen Vor-
teile wurden in einem �bersichtsartikel ausf�hrlich disku-
tiert.[88]

Betrachten wir den Kompromiss zwischen Genauigkeit
und Effizienz bei kinetischen Messungen in Mikrostr�-
mungsreaktoren und in Reaktionskolben: Komplexe Reak-
tionsmechanismen haben es an sich, dass unterschiedliche
Geschwindigkeitsmodelle �ber eine Bandbreite von Bedin-
gungen �hnlich aussehen. Bedenkt man die experimentelle
Streuung, k�nnten z.B. eine irreversible Reaktion erster
Ordnung, eine irreversible Reaktion zweiter Ordnung und
eine reversible Reaktion erster Ordnung �hnliche experi-
mentelle Resultate ergeben. Um den notwendigen Einblick in
eine Reaktion zu erhalten, m�ssen Experimente bei einer
Vielzahl von Bedingungen durchgef�hrt werden, um zwi-
schen den m�glichen Reaktionsmodellen unterscheiden zu
k�nnen. Im Batchbetrieb besteht die M�glichkeit, z. B. durch
Verwendung von Mikrotiterplatten eine große Zahl von Ex-
perimenten parallel durchzuf�hren. Die Planung solcher
Experimente ist allerdings schwierig, und es besteht eine re-
lativ große Gefahr ineffizienter Versuche. Ein nachweislich
effektiver Ansatz zur Modellierung von Reaktionen mit mi-
nimalem experimentellem Aufwand ist das sequenzielle
Vorgehen mit R�ckinformation – Daten eines Experiments
werden gesammelt, analysiert und verwendet, um den
n�chsten Satz experimenteller Bedingungen auszuw�h-
len.[3b, 89] Dieses Vorgehen w�re im Batchbetrieb sehr
m�hsam, ist mit Str�mungssystemen aber leicht realisierbar.
Mit dem geeigneten statistischen Algorithmus k�nnen auch
die verschiedenen Parameter eines Reaktionsmodells, wie der
pr�exponentielle Faktor, die Aktivierungsenergie und der
Stoff�bergangskoeffizient, in relativ wenigen sequenziellen
Experimenten erhalten werden. Einige wenige intelligent
gew�hlte Experimente in einem Str�mungssystem k�nnen
deshalb besseren Einblick in die Reaktionskinetik bieten als
die F�lle von Daten, die durch paralle Reaktionen oder In-
situ-Messung in einem Reaktionskolben gesammelt werden.

Ein m�gliches Problem bei der Verwendung von Mikro-
reaktoren f�r kinetische Messungen oder f�r Skalierungs-
studien ist die Verweilzeitverteilung. Die laminare Str�mung
in einem Mikroreaktor erzeugt ein parabolisches Str�-
mungsprofil, d.h., Material in der Mitte des Reaktorkanals
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fließt schneller als das Material in Wandn�he. Dies hat zur
Folge, dass die Verweilzeit von Reagentien im Reaktor streut.
Die Verweilzeitverteilung kann durch Indikatormethoden
gemessen[90] oder mithilfe von Str�mungsmodellen abge-
sch�tzt werden.[41, 90] Diese Daten k�nnen genutzt werden, um
zu bewerten, ob Materialdispersion eine wichtige Rolle in
einem Str�mungssystem spielt, und um die geeigneten Be-
triebsbedingungen gr�ßerer Reaktoren f�r eine erfolgreiche
Reaktorskalierung vorherzusagen.

Falls keine axiale Dispersion erkennbar ist, spricht man
von einem idealen Pfropfenstr�mungsreaktor (PFR; plug-
flow reactor; nicht zu verwechseln mit der Schwallstr�mung
(slug flow)).[11e] Da die Reaktorl�nge des Str�mungsreaktors
�quivalent zum Parameter Zeit im Fall des Reaktionskolbens
ist, sind die kinetischen Ergebnisse f�r Reaktionskolben und
Mikrostr�mungsreaktoren identisch, wenn die Damk�hler-
Zahlen und b-Werte kleiner 1 sind. Der Grad der axialen
Dispersion wird durch die Bodenstein-Zahl Bo abgesch�tzt,
die die axialen Konvektivkr�fte aufgrund der Str�mung mit
der R�ckvermischung aufgrund der axialen Dispersion in
Beziehung setzt [Gl. (7)]:

Bo ¼ UL
D*

ð7Þ

U ist die mittlere Geschwindigkeit der Reaktionsstr�-
mung, L ist die L�nge des Reaktors, D* ist der Dispersions-
koeffizient. Kleine Bo-Werte zeigen eine starke Abweichung
von der Pfropfenstr�mung an; allerdings bedeuten kleine Bo-
Werte nicht zwingend, dass es eine große Abweichung von
den Ergebnissen gibt, die man in einem Pfropfenstr�mungs-
reaktor erhalten w�rde. Um diese Absch�tzung treffen zu
k�nnen, m�ssen wir die Zeitskala der Kinetik und die Ver-
weilzeit mit einbeziehen. F�r Reaktionskinetiken erster
Ordnung beim Umsatz X nimmt die Abweichung von der
Pfropfenstr�mung den Wert ln(1�X)2/Bo an;[91] deshalb
sollten die Reaktorabmessungen und Bedingungen so ge-
w�hlt werden, dass die Beziehung ln(1�X)2/Bo ! 1 gilt, um
sicherzustellen, dass die kinetischen Daten f�r die Reakti-
onsoptimierung und Skalierungsanwendungen genau sind.
Vergleiche von Pfropfenstr�mungsreaktoren und Dispersi-
onsmodellen f�r Kinetiken verschiedener Ordnungen wurden
in fr�heren Arbeiten zusammengefasst.[92] Eine andere
Gr�ße, die gelegentlich f�r solche Analysen herangezogen
wird, ist die P	clet-Zahl Pe [Gl. (8)], die den molekularen
Diffusionskoeffizienten DAB zur Charakterisierung der ra-
dialen Diffusion enth�lt.

Pe ¼ UL
DAB

ð8Þ

Da D* typischerweise viel gr�ßer ist als DAB, sollten die
verschiedenen Korrelationen und Formeln, die zur Charak-
terisierung der axialen Dispersion in Gebrauch sind, mit
Vorsicht betrachtet werden.[41]

Eine andere M�glichkeit zur Bestimmung von Reakti-
onskinetiken ohne Dispersionseffekte beruht auf der Ver-
wendung einer nicht-mischbaren Fl�ssigkeit zur Erzeugung
von „Reaktionstr�pfchen“. Dieser Ansatz wurde verwendet,
um die in Millisekunden ablaufende Kinetik der RNase-A-

Reaktion zu messen.[93] Die Effizienz dieser Studie wurde
zus�tzlich verbessert, indem Fluoreszenzmessungen an ver-
schiedenen Stellen entlang dem Mikroreaktor vorgenommen
wurden, um auf diese Weise den zeitlichen Verlauf eines
einzelnen Reaktionstr�pfchens aufzuzeichnen. Die Anwen-
dung einer Inertgasphase zur Erzeugung einer Schwallstr�-
mung ist ebenfalls eine Methode zur Verkleinerung von
Verweilzeitverteilungen,[20a, 22] d.h. zur Verringerung von Dis-
persion.

Auch wenn sich Mikrostr�mungsreaktoren und Reakti-
onskolben unter bestimmten Bedingungen �hnlich verhalten,
ist mit Str�mungsreaktoren stets besser reproduzierbar, wie
einzelne Faktoren der Reaktorkonfiguration Mischvorg�nge
und W�rme�bergangsgeschwindigkeiten beeinflussen. Dies
ist deshalb so, weil die Geschwindigkeiten, mit denen Diffu-
sionsvorg�nge und W�rmeleitung in Str�mungsreaktoren
ablaufen, gut beschreibbar sind, w�hrend sich die Konvekti-
onskr�fte (Mischungseffekte) in Batch-Reaktoren schlecht
charakterisieren lassen. Diese pr�zisen Transportgeschwin-
digkeiten in Verbindung mit der Kenntnis der intrinsischen
Reaktionskinetiken k�nnen genutzt werden, um die optima-
len Reaktionsbedingungen zu finden und den Reaktor zu
skalieren. Zum Beispiel wurde f�r eine Sonogashira-Reakti-
on im 100-g-Maßstab nachgewiesen, dass die Transport- und
Reaktionsgeschwindigkeiten bei der Skalierung um einen
Faktor 10 konstant bleiben.[94]

5. Entscheidungsfindung

Mikrostr�mungsreaktoren sind kein Allheilmittel gegen
jegliche Art von schlecht verlaufenden Reaktionen. Wie wir
gezeigt haben, gibt es bestimmte Situationen, in denen die
Durchf�hrung einer Reaktion in einem Str�mungsreaktor
bessere Ergebnisse bringt als in einem Reaktionskolben. In
anderen Situationen, wenn die Reaktion deutlich langsamer
ist als der Mischvorgang oder der W�rme�bergang, ergeben
Str�mungsreaktor und Reaktionskolben identische Resulta-
te. Es w�re daher eine unbesonnene Empfehlung, Reakti-
onskolben grunds�tzlich zu verwerfen und jegliche Reaktio-
nen ausschließlich in Mikrostr�mungsreaktoren zu untersu-
chen. Vielmehr ist die Entscheidung, eine Reaktion in einem
Reaktionskolben oder einem Str�mungsdreaktor durchzu-
f�hren, das Ergebnis eines nat�rlichen Gedankengangs.
Obwohl Merkmale der chemischen Reaktion wie Stoffab-
scheidung, L�slichkeitsgrenzen und Materialvertr�glichkeit
teilweise ber�cksichtigt werden sollten, um ein erfolgreiches
Str�mungsverfahren zu gew�hrleisten, basiert diese Analyse
in erster Linie auf den relevanten Reaktionszeitskalen. Ein
Fließdiagramm f�r diesen Prozess ist in Abbildung 10 gezeigt,
wobei die gestellten Fragen mit den oben diskutierten Kon-
zepten verkn�pft sind.

An erster Stelle des Entscheidungsprozesses steht das
Identifizieren des Ziels eines Experiments. Wir unterteilen
die meisten Experimente, die in einem Syntheselabor
durchgef�hrt werden, in Discovery-Experimente und Ver-
fahrenschemie. Bei einem Discovery-Experiment werden
kombinatorische chemische Ans�tze genutzt, um halbquan-
titative Daten zu gewinnen und um zu bestimmen, welche
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chemischen Spezies aus einer Reaktion hervorgehen. F�r die
meisten dieser Anwendungen sind ideale Durchmischung und
exzellenter W�rme�bergang nicht von allergr�ßter Bedeu-
tung: Die Ergebnisse dienen nur zur �berpr�fung, ob ge-
w�nschte Produkte gebildet werden oder nicht – sie dienen
nicht dazu, eine Reaktionsgeschwindigkeit zu quantifizieren.
Discovery-Experimente profitieren von Hochdurchsatzme-
thoden, und 96er Mikrotiterplatten mit automatisiertem Pi-
pettierer sind eine ausgezeichnete Ausr�stung f�r diese An-
wendungen. Falls bei diesen Discovery-Experimenten die
Zeitkonstanten des Mischvorgangs und des W�rme�bergangs
in der gleichen Gr�ßenordnung liegen wie die Reaktions-
zeitkonstante (DaF� b� 1), so kann die Verwendung eines
Mikroreaktorsystems dennoch sinnvoll sein.[95] In Discovery-
Experimenten bietet ein Mikrostr�mungssystem auch dann
Vorteile gegen�ber einer Mikrotiterplatte, wenn außer den
Reagentien auch Prozessbedingungen wie die Temperatur
und Verweilzeit variiert werden.[96] Weitere Verbesserungen
von Mikroreaktorsystemen ergeben sich durch die Integrati-
on von Inline-Analysen und R�ckinformationsmechanis-
men.[97]

Auf der anderen Seite besteht das Ziel verfahrenschemi-
scher Experimente darin, die Reaktion innerhalb einer
Bandbreite von Betriebsbedingungen zu charakterisieren und
zu optimieren. Bei diesen Untersuchungen ist es deshalb
zwingend geboten, die Reaktionsgeschwindigkeit von den
Misch- und W�rme�bergangsgeschwindigkeiten zu entkop-
peln. Eine Serie von Fragen muss beantwortet werden, um zu
ermitteln, ob bessere Ergebnisse in einem Mikroreaktor oder
einem Reaktionskolben erhalten werden. Ist zu erwarten,
dass die Mischgeschwindigkeit wichtig ist in Relation zur
Reaktionsgeschwindigkeit? In anderen Worten: Welcher

DaB-Werte erg�be sich, falls die Reaktion in einem
spezifizierten Reaktionskolben durchgef�hrt w�rde?
Eine Absch�tzung kann vorgenommen werden,
indem man die Zeitskala des Mischvorgangs mit
Gleichung (4) ermittelt (f�r 100<Re< 1000) und die
kinetische Geschwindigkeitskonstante aus vorher
gemessenen Daten oder aus Informationen einer
�hnlichen Reaktion ableitet. F�r Werte DaB @ 1 ist
die Verwendung eines Mikroreaktorsystems ge-
rechtfertigt. Die n�chste Frage lautet, wie die Ge-
schwindigkeit der W�rmeerzeugung aus der Reaktion
im Verh�ltnis zur W�rmeabf�hrung des Reaktions-
kolbens ist. Im Fall bB ! 1 gibt es keinen Grund, einen
Mikroreaktor zum Zwecke eines erh�hten W�rme-
�bergangs zu verwenden. Im Fall bB @ 1 wird es da-
gegen Vorteile bringen, die Reaktion in einem Mi-
kroreaktor auszuf�hren. Falls diese Berechnungen
schließlich nahelegen, dass ein besseres Reaktions-
verhalten in einem Mikroreaktor erzielt werden
kann, sollte der Reaktor in der Weise entworfen
werden, dass axiale Dispersion bei den untersuchten
Bedingungen vermieden wird. Dieser Ansatz der
Entscheidungsfindung ist komplexer als ein striktes
Festlegen auf Str�mungsverfahren, und eine sorgf�l-
tige Ber�cksichtigung der Wechselbeziehung zwi-
schen Reaktion und Reaktoreigenschaften ist die
vielversprechendste Methode, um die gew�nschten

Reaktionsergebnisse zu erhalten.

6. Herausforderungen und Chancen

Wir haben unsere Diskussion auf die Wahl des geeigneten
Reaktors f�r eine einzelne Reaktion beschr�nkt, tats�chlich
kommen Synthesen aber selten mit einem Schritt aus. Die
vielleicht hervorstechendste Eigenschaft des Reaktionskol-
bens ist seine flexible Verwendung f�r mehrstufige Synthesen.
Ein und derselbe Kolben dient als Reaktor, Extraktor, Des-
tilliereinheit und Kristallisator. Diese Vielseitigkeit macht
den Reaktionskolben zu einem geeigneten Reaktor f�r
mehrstufige Synthesen, allerdings muss eine betr�chtliche
Menge Zeit f�r die Vorbereitung und Durchf�hrung der
Einzelschritte aufgewendet werden. Mikroreaktortechnolo-
gien werden fortw�hrend verfeinert, um diese Aufarbei-
tungsprozesse in kontinuierlichen Verfahren zu beschleuni-
gen.[98] Die Kombination von Mikroreaktoren mit Trennein-
heiten liefert ein mikrochemisches System,[99] das die gesamte
Synthese von den kleineren L�ngenskalen profitieren l�sst.
Neuartige Designelemente und Kontrollstrategien, die ro-
buste Verfahrensweisen erm�glichen und die potenziell
langen Verz�gerungszeiten und Materialverluste, wie sie mit
den Prozessdynamiken einhergehen, minimieren, werden
wichtig sein, um mikrochemische Systeme als Standardin-
strumente in Forschungslaboratorien etablieren zu k�nnen.
Verschachtelte Stufen werden weitere Fortschritte f�r Her-
stellungsprozesse bringen, allerdings erfordern solche Ein-
topfsynthesen ein tieferes Verst�ndnis der im Labor gewon-
nenen Geschwindigkeitsmodelle, kinetischen Parameter und
Selektivit�ten. Die F�higkeit, mikrochemische Systeme unter

Abbildung 10. Fließschema f�r die Wahl des Reaktortyps. H-X steht f�r W�rme-
�bergang.
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aggressiven Bedingungen betreiben zu k�nnen, wird zur
Entdeckung von Syntheserouten f�hren, die zuvor als un-
realistisch galten. Dar�ber hinaus wird es n�tig sein, konti-
nuierliche Str�mungstechniken dahingehen weiterzuentwi-
ckeln, dass Mikrostr�mungsreaktionen mit der Bildung un-
l�slicher Produkte kompatibel sind.[100]

Normalerweise ist das Reaktionsverhalten das entschei-
dende Kriterium bei der Wahl der Reaktorkonfiguration –
gelegentlich kann aber das Tempo, mit dem Ergebnisse er-
halten werden, vorrangig wichtig sein. Mikrostr�mungsreak-
toren, die mit nachgeschalteten Analyseinstrumenten und
R�ckinformationsalgorithmen gekoppelt sind, k�nnen Infor-
mationen zur Reaktion effizienter liefern als Reaktionskol-
ben, allerdings kann das Sammeln dieser Informationen
langsamer vonstatten gehen als mithilfe einfacher Parallel-
experimente in Reaktionskolben. Die Anwendung von In-
situ-Nachweistechniken, die den gesamten Str�mungskanal
analysieren, ist ein vielversprechendes Vorgehen, um rasch
Informationen �ber die Reaktion zu gewinnen. Die Ent-
wicklung kosteng�nstiger, verl�sslicher, einfach zu bedie-
nender Peripherieinstrumente wie Pumpen und Detektoren
wird ebenfalls die parallele Versuchsf�hrung in Mikrostr�-
mungsreaktoren praktikabel machen. Die Entwicklung dieser
Technologien wird sich auch auf die Anwendung mikroche-
mischer Systeme auswirken.

Unsere Diskussion von kontinuierlichen Str�mungsreak-
toren hat sich auf r�hrenf�rmige Reaktoren oder Mikrore-
aktoren beschr�nkt, weil die Verweilzeit in diesen Instru-
menten analog zur Reaktionszeit in einem Batch-Reaktor ist.
Ein weiterer Typ von kontinuierlichem Str�mungsreaktor,
der f�r die Entwicklung pharmazeutischer Reaktionen n�tz-
lich ist, ist der kontinuierliche R�hrkessel (CSTR), der mit
einem Einlass und einem Auslass ausgestattet ist.[101] Da bei
diesem Reaktortyp die R�ckvermischung am st�rksten ist,
sind Reaktionen positiver Reaktionsordnung in CSTRs in-
h�rent langsamer als in Reaktionskolben oder Mikroreakto-
ren. Trotz dieser inh�renten Ineffizienz erfreuen sich CSTRs
immer gr�ßerer Beliebtheit, da sie mit unl�slichen Nieder-
schl�gen besser umgehen.[102] In dem Maße, wie Chemiker
und Ingenieure mit den M�glichkeiten und Einschr�nkungen
kontinuierlicher Str�mungsreaktoren in der Forschung und
Entwicklung von Pharmazeutika und Feinchemikalien ver-
traut werden, wird es interessant sein zu sehen, welche Re-
aktionsparameter sich als am wichtigsten f�r die Entschei-
dung zwischen Str�mungsreaktoren, R�hrkesseln oder hin-
tereinandergeschalteten Batch-Reaktoren erweisen.

Aus Sicht der Verfahrenschemie k�nnte argumentiert
werden, dass das Ziel eines Laborexperiments darin besteht,
hinreichende Informationen f�r die �bertragung der Reak-
tion auf eine gr�ßere Skala zu sammeln. W�hrend die Ska-
lierung vom Reaktionskolben auf große Batch-Reaktoren
bekannt schwierig ist,[7] wird gemutmaßt, dass die Skalierung
von kleinen auf große Str�mungsreaktoren einfach gelingen
wird. Beispiele f�r solche Skalierungen sind bislang jedoch
selten. Die Identifizierung, Validierung und Demonstration
geeigneter Skalierungsmethoden wird n�tig sein, um die
Verwendung von kontinuierlichen Str�mungsreaktoren in
chemischen Synthesen unterschiedlicher Gr�ßenskalen, ins-
besondere f�r Mehrphasenreaktionen, zu validieren. Mithilfe

der akkuraten Menge an Informationen aus Mikroreaktor-
studien, einschließlich der intrinsischen chemischen Kineti-
ken, werden Verfahrenschemiker und Ingenieure in der Lage
sein, den optimalen Großreaktor zu entwerfen – sei es nun ein
Batch-Reaktor oder ein kontinuierlicher Str�mungungsre-
aktor.
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