Einfluss der Reaktionskinetik und Mischung auf die
Selektivitat in reaktiven Blasenstromungen

Von der Fakultat fur Energj&/erfahrensund Biotechnik
der Universitat Stuttgamtir Erlangngder Wirde
des Doktors der Ingenieurwissenschaftenrli(iQr)

genehmigte Abhandlung

Von
Sebastian Gast

geboren in Laichingen

Hauptberichter: Prof. Dr-Ing. U. Nieken
Mitberichter: Prof. Dr-Ing. M. Griinewald
Tag der mindlichen Prifung: 2306202

Institut fir Chemisch¥erfahrenstechnik
der Universitat Stuttgart
202



Influence of reaction kinetics and mixingt®selectivity in reactive bubbbws



Vorwort

Die vorliegende Arbeit entstand wahrend meiner Tatigkeit als wissenschaftlicher Mitarbeiter am
Institut fir Chemische Verfahrenstechnik (ICVT) der Universitat Stuttgart.

Mein besonderer Damjlt Herrn Prof. Dring. Ulrich Nieken fir sein entgegengebrachtes Ver-
trauen dieses interessante Projekt und fir die Arbeitsgruppe neue Forschungsfeld mit mir anzuge-
hen. Wahrend der Betreuung meiner Doktorarbeit ermoéglichte er mir stets selbststégidiges A

ten, stand jedoch immer auch fur wissenschaftliche Diskussionen und als Ratgeber zur Verfigung.

Herrn Prof. DrIng. Marcus Griinewaldanke ich fir die Ubernahme des Mitberichts und dem

damit verbundenen Interesse an meiner Arbeit.

Der freundliche unldameradschaftliche Umgang der Mitarbeiter machte die Arbeit am ICVT zu
etwas Besonderem. Daher danke ich allen Kollegen und Kolleginnen, Mitarbeitern und Mitarbei-
terinnen in der Werkstatt, im ersten und im zweiten Stock, die mich in der Zeit am IQ¥iT beglei
habenBesonders hervorzuheben ist mein langjahriger Burokollege Alex Muntean, dem ich fir die
unzahligen Stunden des Fachsimpelns und Philosophierens, das geteilte Freud und Leid und seine
Freundschaft danke. Frau Dr. Ing. Ute Tuttlies gilt meinfDiadé&s stets offene Ohr, den uner-
mudlichen fachlichen Austausch und die Begleitung wéhrend des Projektes. Herrn Holger Aschen-
brenner danke ich fur die versierte und geduldige Hilfe bei der Entwicklung und dem Aufbau der
Versuchsanlagen. Frau Dorthe Sehigawnke fur die ausdauernde Unterstutzung bei der Durch-
fuhrung der Versuche und der Erarbeitung der analytischen Auswertung.

Mein besonderer Dank gilt meinen Eltern, die mir durch ihre stete Unterstitzung und ihr Ver-
trauen mein Studium und diese Arbsitenrmoglicht haben. Von ganzem Herzen danke ich mei-

ner lieben Frau Lena fir ihre Geduld, die Ermutigung, dass sie wahrend dieser langen Zeit immer
an mich geglaubt und mir den Rucken freigehalten hat. Meinen beiden Téchtern Paula und Mathea
danke ich fudie Aufmunterung durch ihr mitreiRendes Lachen und die lautstarken Erinnerungen,

dass es Dinge im Leben gibt, die wichtiger sind als eine Doktorarbeit.

Laichingen, im Juli 2021 Sebastian Gast



Im Rahmen dieser Arbeit entstanderidigenden Beitrage in Fachzeitschriften und Tagungen in

denen ein Teil der Ergebnisse bereits veroffentlicht wurden:

T

S. Gast, F. Weigelt, U. Tuttlies, U. Nieken,
Ermittlung der radikalischen Reaktionskinetik eineFl3ssigsynthesBostervortrag,
Jahretreffen Reaktionstechr@ProcessNet, 235.05.2016, Wirzburg.

S. Gast, J. HMatthies, U. S. Tuttlies, U. Nieken

A Novel Experimental Setup for Kinetic Studies of Toluene Oxidation in the Homogene-
ous Liquid Phas€hem. Eng. Technol., vol. 40, pp4$1452, Aug. 2017, DOI:
0.1002/ceat.201700045.

S. Gast, U. Tuttlies, U. Nieken,

Untersuchung einer giisssig Reaktionskinetik in homogener Phase am Beispiel der Tolu-
oloxidation Postervortrag, Jahrestreffen ReaktionstegndcessNet, 224.05.206,
Wirzburg.

S. Gast, U. Tuttlies, U. Nieken,

Investigation of a gdiguid reaction kinetics in homogeneous phase at the example of the
oxidation of toluenePlenarsaalvortrag, Jahrestreffen ReaktionstéétmoidessNet, 27
29.05.2019, Wirzburg.

S. Gak U. Tuttlies, U. Nieken,
Kinetic study of the toluene oxidation in homogeneous liquid Qiese. Eng. Sci., vol.
217, 2020, DOI: 10.1016/j.ces.2020.115500.

S. Gast, U. Tuttlies, U. Nieken,

Determination of Intrinsic Gdsquid Reaction Kinetics in IHmgeneous Liquid Phase
and the Impact of the Bubble Wake on Effective Reaction Rapés! 10 irReactive Bub-
bly Flow$/4. Schliter, D. Bothe, S. HerRawlis, U. Nieken, Eds. Springerlag, 2021,
DOI: 10.1007/978-030723613 _10.

S. Gast, U. Tutds, L. Laurini, F. Kexel, D. Merker, L. Béhm, A. Taborda, M. Sommer-
feld, M. Kraume, M. Schliter, S. HeRawlis, U. Nieken,

Investigation of Reactive Bubbly Flows in Technical Appay#tapésl 24 irReactive
Bubbly Flowd. Schluter, D. Bothe, SeifesPawlis, U. Nieken, Eds. Sprirgerlag,

2021, DOI: 10.1007/978030723613_24.



l

L. Bohm, D. Merker, S. HersBawlis, P. Klufers, M. ORRBberger, S. Schindler, J. Guhatha-
kurta, S. Simon, G. Rinke, M. Hlawitschka, F. Kexel, M. Schliter, S. Gaken) A
Weiner, D. Bothe, D. Hillenbrand, H. Marschall, M. Kraume,

Chemical reactions on freely ascending single bidapésl| 22 iiReactive Bubbly Flows

M. Schluter, D. Bothe, S. HerReawlis, U. Nieken, EdSpringeiVerlag, 2021, DOI:
10.1007/978-030723613_22.






Inhaltsverzeichnis

NOMENKIGTU ...ttt e e e e e s nb e e e e e e annnes \Y,
ZUSAMMENTASSUNG.......ceiiiieeeeieiittt e s e e e e e e e e e e e e e e eeeaeeasaaaassaa e e e e e aeeaaeeaeeessseeeensnnnes Xl
ADSTTACT. ...ttt e e a e e XIV
I =T (F ] o TSR 1
R €1 ¥ o [ F= To 1= o P 6
2.1 Reaktoren zur Beammung einer Gddussigreaktionskinetik.................cccocceeen... a
2.1.1 Reaktoren mit bekannter Phasengrenzflache.............ooceeeeeerriiciinnnn e 6...
2.1.2 Reaktoren mit unbekannter Phasengrenzflache..............ooceeeeeerineienn. 8....
2.2 Reaktionsmechanismus der ToluoloxXidation.................ccceeeeieeeiniiiiiiiieeecmeeen. 9
2.3 BlasenuUmSIIOMUIG........ccooiiiiiiiitceeeemmiee e e e e e e e e e e e e e e eeeeeeeeaeaaa s e e eeeeeesmmmmmnneeennnees 15

2.4 Charakteristische Kennzahlen reaktiver Blasenumstrémungen....................16

2.4.1 Kennzahlen zur Beschreibung der Blasenumstromung...............cccceee.... 17
2.4.2 Kennzahlen zur Beschreibung des Stofffrartes.............coooooeeiiieeeeeenn, 18
2.4.3 Kennzahlen zur Beschreibung reaktiver Stromungen...............cceeeeeenne. 19
2.4.4  Kennzahlen zur Beschreibung der Reaktionstechnik...............ccceeee....... 20
2.5 GrenzschichtmModell...........ooouiiiiii oo 21
2.5.1  Zwelfilmmodell..........cuureiiii e e 21
2.5.2 Oberflachenerneuerungsmodell................oviceemmeiiiii e, 24.
2.6 Reales Mischungsverhalten chemischer Reaktaren.............oceeeeeeiiiiiiinnnn. 27..
2.6.1 VerwellzeitverteilUng ..........cooi oo mmree e e e s e 30
2.6.2 LateMIiXingMOodell............cooumiiiiii e e e 32

2.6.3  EarlyMiXingModell...........ouiiiii e e e 33



Inhaltsverzeichnis I

3. Bestimmung einer GasFlussigreaktionskinetik in homogener flissiger Phase.....36
3.1 ANTOrdErUNGEN... ..o ettt e eeeeeen e e 31..
3.2 VOIrUNTEISUCNUNGEN. ... ..t mmmmmmn bbb e e e 38

3.2.1  PhasegleiCNgeWICKL.............uuuiiiiiiteeeeeee e mmmmeee s eeeas 38
3.2.2  EXPIOSIONSYIENZEN.......uuiiiiiiiiiiiiteeeeaee e e e e e e e e e e e e e e e mmmmmnn bbb e s ammmmn e 41
3.3 Experimenteller AUfDau. ... e 44
3.3.1 Entgasen und aufbereiten des ToluQls.............cooiicocceeeriiiiiiiiiiiiee oo 47
3.3.2 Bestimmung der gelosten Sauerstoffkonzentration................cccceeeveveennnns 48
3.3.3 Bestimmung der Konzentrationen in der FlIUssigphase...............cceeeeeee... 52
3.3.4 Bestimmung der Peroxidkonzentration in der Flissigphase................... 53
3.4 ANlagenSICRErNEIL. .......oeeeii e 51.
3.5 Versuchsdurchflhrung............ooo oo e 59
3.6  Ergebnisse und DiSKUSSION. .........uuiiiiiiiieecc e seeeeee e e e e 59
3.6.1 Versuche mit konstanter Sauerstoffdosierung................occcceevvivvirvnnnnnnee. 59..
3.6.2 Reproduzierbarkeit und Einfluss der Betriebsbedingungen..................... 62
3.7 Modell der ReaktionSKINELK.............cooiiiiiceeeii e 65

3.8 Parameteranpassung des kinetischen Modells...........ccocceeeeciiiiiiiiiiiiiiiiiiceeen .69

3.9 Validierung des kinetischen Modells.............ccuveeeeeeeiiiiii e L
3.10 Zusammenfassung UNd FazZil.............euiiiiececce e eeeeeee e 75
4. Numerische Darstellung einer reaktiven Blasenumstromung...............cccccvvvvvnnnee. 77
4.1 SIMUIAtioNSMOAEIL.........ooiiiiiiiii e 79
4.2 Dieunkatalysierte Toluoloxidation in einer reaktiven Blasenumstrémung.....83
4.3 ZUSAMMENTASSUNG. ...cetttiiiitiiiiiit i eeeeeee et e e e e e e e e e e e e e e s mmmmmm e 86
O U (=1 o )PP PPO 87

5. Experimentelle Untersuchung der unkatalysierten Toluoloxidation an frei
aufsteigenden Blasen unter industriellen Bedingungen............cccccceeiiiiiiiiiiiiiiiiinnne. 88

5.1 Experimenteller AUTDAU. ........ccooii i e s 88

5.1.1  BlasSenSaAUIENIEaKIQL.........oie ittt e e e e e e e e e s Q0



Inhaltsverzeichnis 1l

6

7.

5.1.2 Blasenbildung Un@rzeugung............uuuuuuiiiii e eennmmm e 92.
5.1.3  BildAUSWEITUNG.......ccciiiiiiiiiiiticemmrmm e et eeeeeen e e e e e e e e e e s amemnnneeeeee 95
5.1.4  Versuchsdurchflhrung...........ooooiiiii e e 98
5.2  Ergebnisse UNDISKUSSION........uuuuuiriiiiiiit et seemeee e e e e e e 100
5.3 Darstellung der Blasensaule als-BatnhReaktor...............ccooiviieeceeeiiiiinnnnnnn. 107
5.4 ZUSAMMENTASSUNG......cciiiiiiiiiiii i cereeee ittt e et e e e mmemnen e ee e 109
5.5 AUSBHCK. .. ..o e 109
. Mischungsmaskierung einer reaktiven Blasenumstromung...............oooeeeeennnneee. 110

6.1 Analytische Betrachtung einer reaktiven Blasenumstrémung..............cce.....111

6.1.1 Parallelreaktion gleicher Ordnung in Sauerstaff................cceeeeiiiiiieeenn. 112
6.1.2 Parallelreaktion ungleicher Ordnung in Sauerstaff................ccceeeeiienenen. 113
6.1.3  FOIgEreakUioN. .....covviiiiiiiiiiii sttt mmmmmmm e 114
6.2 VOrUDErlEgUNGEN.......oeiieiiiiiiiii et mmmmmmm e 115
6.3 Ist die ablaufende Reaktion mischungsmaskiert?.............coeeeececveviiiiiiiienenns 117.

6.4 Wann tritt eine Mischungsmaskierung.auf2.................cccceeevviiiiiiiiiieniiii e 123

6.5 Wodurch wird Mischungsmaskierung verursacht?............cccoceeeeeevveeiiiiiinnnns 126
6.6 ZUSAMMENTASSUNG......cciiiiiiiiiiii i cereeee ittt ettt e e e e e e e e meeeenn e e e e 131
Modellierung der Mischungsmaskierung in reaktiven Blasenstromungen........... 132
7.1 CompartmeRMOdEll..........coooiiiiiiiii e 134
7.1.1  Grenzflachenmodell............oooo e 134
7.1.2  Modell des Blasennachlaufs.................uuceeeeeeiiiiiiiiii oo 143
7.1.3  Verschaltung des CompartmBtadells..............oooo oo ceeeeeeieeeeeee e 145
7.2 Validierung des MOUEIIS........oooeiiiiiiii e 147
7.2.1  Vergleichsmodelle............ooo e 147
7.2.2  SOfUDEIGANG....cciiiiiiiiiiiiii ettt e e e mmmmmmm e 150
7.2.3  FOIQEreakUiON. ....ccviiiiiiiieiiii sttt e e mmmmmmm e 152
7.2.4  TOIUOIOXIAALION. ......uuiiiiiiiiiiiiiiteeeeeee e e e e e e mmmnnnn bbb s e e 155

7.3 MOdellerWeItErUNGEN .. ...uiiiiieieieeeet e s e e e e mmmmmmm e 157



Inhaltsverzeichnis v

7.4 ZUSANMENTASSUNG. ..etttuuiiiei e eii s ceeeeeeeeetttti e e e e e e e e e eeeeebbaen s mmmmmmm e e e e e e 158
8. Zusammenfassung und AUSDIICK. ... 160
LIteratUrVerZEICINIS. .. ..o e e e e e e e e e e e e e e eeeeaeenennes 162
A Anhang zuHochdruckkinetikreaktor ................uuuuiiiiiiiiiiii s 169

A.1  Verwendete ChemiKaliEn......... oo oo 169

A.2 Ubersicht zu wichtigen Veréffentlichungen zur Toluoloxidation................... 169

N B I 1SS0 SN (== T =T PR 181

A.3.1  KreiSlaufPUMPE. ... et mmmmmmm 181
A.3.2 Schwankungsfreies Dosieren von Gasen bei hohen Dricken.............. .182

A.3.3 Temperatureinfluss der Entgasung auf Sauerstoffanalytik...................182

A.3.4 Einfluss des Wassers atiMIBSSUNGEN.........coovviiiiiiiiiaccmmiiieeeeeeeas 183
A.4  Getestete Arten der SauerstoffanalySe............ouuvvoeeececiiiiiiiiiii e 185
A.4.1 Volumetrische SauerstoffmesSUNg...........ouvviiiacccccc e 185
A.4.2 Elektrochemische SauerstoffmesSuNg...........uuvviimcccccceeeeeiiieeeeeeeeeeeee 188
A.4.3 Optische SauerstoffMeSSUNG..........coooiiiiicmmmmiiii e 190

B Anhang zu numerischer SIMulation..............ooiiiiiiiiiee e 194
B.1 Verwendete StOffparameter....... ... e it coc e eeeeeee e 194

B.2 Berechnung der Sauerstoffkonzentration auf der Oberflache des Zylinders195

B.3 Berechnung der Diffusionskoeffizienten..............coooi e e 196
B.4 TransientReactingFOeBIOIVEL.............uuuiiiiiiiiceeeeee e 198
B.5 Entkoppelte Berechnung der Fluiddynamik und Reaktion...............ccceeee..... 200
B.6 Mittelung der berechneten Gro3en...........oooiiiii e 201
B.7 Validierung des SimulationsSmodellS............ooouiioooeeee i 202
B.7.1 Validierung der Fluiddynamik................oooiimmmmmiiiiiiiiiiiiiiiece e 202
B.7.2 Validierung der Reaktionsimplementierung................ooccceevvvvvvrvvnnennnne. 203.
B.7.3 Validierung des Stofflbergangs............ccccuveeeeeeeiiiiiiiiiiiiiieeee e 204

B.7.4  GIHErKONVEIGENZ.....ccoiiiiiiei e eeeeeee ettt e meeeeee e 206



Nomenklatur

Lateinische Buchstaben

Symbol Einheit Definition
@ — Konzentration der Komponente |
o L Konzentration des Sauerstoffs an
h Blasenoberflache
&) - Widerstandsbeiwert
Q a Blasendurchmesser
0 . Durchmesser der grof3ten stabilen |
o zelblase
Q — Erdbeschleunigung (= 9,8)
0 Reaktionsgeschwindigkeitskonstan
f der Reaktion i
ko) - Mischungsparameter
m - Segmentanzahl
€ - Reaktionsordnung
€ — Stoffstromdichte der Komponente |
p Wi Druck
i — Reaktionsrate der Reaktion i
. . Koordinate entlang der Blasenobel
i a
che
i - Varianz
o o Zeitkoordinate im Oberflachenerne
rungsmodell
0 - Geschwindigkeit



Nomenklatur

VI

5 8 o o &

C..

Griechische Buchstaben

— Al
0 €& a

BT ARAO

a

Relativgeschwindigkeit
Konzentration von j in Molprozent
Diffusionskoeffizient

Binarer Diffusionskoeffizient
Intensitat der Fluoreszenz

HenryKoeffizient

Diffusionsstrom a®auerstoff Uber di
Phasengrenzflache

SteraVolmer Konstante
Massenstrom

Molekulargewicht von j
Stoffmengenstrom

Stoffmenge

Ideale Gaskonstante ( = 8,344-)
Temperatur

Volumen

Volumenstrom

Molares Volumen am Siedepunkt

Symbol Einheit Definition

i _ Stoffiibergangskoeffizient der Komj
nente |

) a Dickeder Grenzschicht

& - Gasgehalt

- 0 Energieparameter



Nomenklatur

1

Ortskoordinate normal zu Phas

- a grenzflache

? — Partialdichte des Stoffes j

' — Kinematische Viskositét

“ unds 0 cbi Dynamische Viskositét

” — Dichte

y - — Oberflachenspannung

" B Teilchendurchmesser

o i stochiometrischen Koeffizienten

Komponente i

T i Verweilzeit

3 - Volumenverhaltnis

3 — Dichtedifferenzy” ” ")
30 o Zeitschrittweite

] Koordinate in azimutale Richtung €

I lang der Blasenoberflache
Indizes

Index Definition

&) Blase

"Qa Flussigphase

Qo i Gasphase

Q Der Komponente j

i In i -Richtung

i 0Q Standardbedingungen

66a7Q Bulkphase

00 CompartmenModell

O Duse



Nomenklatur VIli
00 0 EarlyMixing-Modell

O Gasphase

O Higbie

0 Flussigphase

000 Grenzflachenmodell

@ In x-Richtung

® In y-Richtung

- In —Richtung
Dimensionslose Kennzahlen

Symbol Definition

(0%} Tmf) DamkohlerZahl erster Ordnung

o ,('f) DamkdohlerZahl erster Ordnung

o 2 Eb Ebtvoszahl

00 ~~_ HattaZahl

O
0 ¢ "im_l;y Morton+-Zahl
0Q 0 Pécletzahl
o0
YQ c',r,er ReynoldsZzahl
o 3 IEIHU s Selektivitat der Komponente i beziglich
" 0 O Komponente k
YO (_) Schmidizahl
YQ T— SherwooeZahl
00
wQ 6 Q" WeberZahl



Nomenklatur

w - Umsatz der Komponente k
R
$ 80 0 Ausbeute der Komponente i beziiglich
Wh g P Komponente k
Abkilirzungen
Abklrzung Definition
ATR-ETIR Abgeschwachte Totalreflex@®Rourier Trans:
formation Infrarot Spektrometer
Stromungssimulaton(engl.: ©mputational
CFD : '
fluid dynamics)
CM CompartmenModell
CO Kohlenstoffmonoxid
CO. Kohlenstoffdioxid
Kontinuierlicher idealer Ruhrkesselrea
CSTR _ . :
(engl.: continuously stirred tank reactor)
DDB Dortmunder Datenbank
DNS Direkte numerische Simulation
EMM EarlyMixing Modell
FID Flammenionisationsdetektor
GC GasChromatograph
Gaschromatograph mit anschliel3ender
GC-MS :
senspektroskopischer Analyse
aCl GitterkonvergenzindeXengl: Grid conver
gence index)
HO2* Hydroperoxidradikal
H20> Wasserstoffperoxid
Hochleistungsflissigkeitschromatographie
HPLC (engl: high performance liquid chroma
graphy
ICVT Institut fir Chemische Verfahrenstechnik
Universitat Stuttgart
10C Institut fir organische Chemie der Univer:

Stuttgart



Nomenklatur

MFM

MFC

NIR
OEG
O;
OEM

PGSAFT

PhCH
PhCHO
PhCHOH
PhCOOH
PhCHOOH
PhCHOO*
PhCH*
PISO

REV

RR

RTD

Tl
TPP
TPPO
UEG

USG

Infrarot

Massendurchfismesser
engl.: Mass Flow Meter
Massendurchflusskontrollers
engl.: Mass Flo@ontrdler

Naher Infrarotbereich
Obere Explosionsgrenze
Sauerstoff

Oberflachenerneuerungsmodell

PertubedChain Statistical Associating Fl
Theory

Toluol

Benzaldehyd

Benzylalkohol

Benzoesaure

Benzylhydroperoxid
Benzylhydroperoxidradikal
Benzylradikal

pressuremplicit splitoperator
Reprasentatives Elementarvolumen

Rohrreaktor

Verweilzeitverteilung (engl.: residence time
tribution)

TeflorrInliner
Triphenylphosphin
Triphenylphosphinoxid
Untere Explosionsgrenze

Untere Sauerstoff Grenze



Nomenklatur

Xl




Zusammenfassung

In dieser Arbeit wird das bisher noch unzureicedndschtéNVechselspiel zwischen Fluiddyna-
mik, Stoffiibergang und chemischer Reaktion in Blasenstrémungen untersuclgegensbe
tigen Abhangigkeitedieser Prozessewerstehemnissen diese zuegstrennt voneinandehne

die Beeinflussurdgr anderen Prozedsetrachtet werdeldm die Reaktionskinetik ohne Einfluss
des Stofftransportes bestimmenwurde ein neuer Kinetikreakentwickelt. Hierbei vdrder
Stoffibergang von d&as in die Flussigphase raumlich von der Reajgimannt Diese raum-
liche Enkopplung erlaubt die Untersuchung der Reaktionskinetik in homogener flissiger Phase
ohne jegliche StofftransportlimitieruAts Modellsystem wurde die Kinetik der unkatalysierten
Toluoloxidatiorermitteltund parametrieDasselektivdlReaktionsnetzweder Toluoloxidation
bestehend aus konkurrierenden Falgd Parallelreaktionen bietet niwendigeryorausset-
zungerfur dieSudie derzuvor genannteAbhangigkeiteder Fluiddynamik, Stoffilbbergang und
chemischer Reaktion in Blasenstromungen

Die ermittelte Reaktionskinetik erwies sich in numerischen Simulationen als zu langsam fir die
Interaktion mit der Blasenumstromung. R@snteexperimentelh einertransparenten Hoch-
druckbBasensaule technischer Grb&éndustriellen Bedingungeon 30 bar und 190°Bestatigt

werden

In weiterfihrenden Simulationenrde dieum einen FaktoKF beschleunigtReaktionskinetik
verwendet, urden Einfluss der nicht idealen Vermischung im Nachlauf einer BtiisRaak-

tion und da®rzeugté’roduktspektnm zu untersucheks konnte gezeigt werden, dass nur Re-
aktionendurch die Blasenstromung beeinflusst wendeichein einem Zeitbereich von

0.1 <D a < 100Q dem sogenannten mischungsmaskierten Bereich, ablaufen. Langsamere oder
schnellere Reaktionenfeauin der Bulkphase beziehungsweise ausschlief3lich an der Blasenober-
flache ab und werden nicht durchutigollstandig®’ermischung im Nachlauf der Blase beein-
flusstDer grof3te Einfluss auf den Verlauf der Reaktion wird dabei vatuetheden stationén

Blasenwirbel erzeug@tensportbarriereerursacht. Diese verhindert ddatransport der erzeug-
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ten ProdukteBeieinengleichzeitig konstant@ustrom an Edulverden Folgereatien gefor-
dert Dies fuhrtzu eine starken Veranderung des Produktspektrums gegder@leeaktionsab-
laufes bei ideal vermischten Bedingungen.

Daruber hinaus wurde ein Compartment Modell aufgestellt, um den Einfluss der nicht ideal ver-
mischten Bedingungen einer Blasenumstromung aubwieé Reaktia@u beschreiben. Das
Compartment Moddbasiert autinem modifizierte@berflachenerneuerungsmodell zur Darstel-

lung der Ablaufe an der Blasenoberflache und einem Verweilzeitmadhbildung der unvoll-
standigen Vermischung im Nachlaarf BlaseEsist in der Lage, die identifizierte Abhangigkeit

der Reaktion von Fluiddgmik und Stoffibergangs urtcansport bei deutlich reduziertem Re-
chenaufwand zu reproduzieren und ist damit fur den Einsatz in grof3skaligen Simulationen wie
EulerEulerund EulesLagrange geeignet.



Abstract

In this thesis the so far insufficiently understood interplay between fluid dynamics, mass transfer
and chemical reaction in bubble flowsvsstigated.o understand the interdependencies of these
processes, they must first be considered separately without the influence of the other processes.
To do s@ a new reactor concept for the determination dfcyag reaction kinetics was devel-

opead. The underlaying idea is to spatially segheateass transfer from the reactidns spatial
decoupling allows the investigation of reaction kinetics in homogeneous liquvithphashe
kineticsbeingaffected by any dependencies regarding mass transfer or trlinspanetics of

the uncatalyzed toluene oxidation was determined and parameterized as a model system. The se-
lective reaction network of toluene oxidation, consisting of competing sulesesdjparallel re-

actions, provides the necessary conditions for the study of thenabtiveed dependencies of

fluid dynamics, mass transfer and chemical reaction ie flavob.

In numerical simulations, the determined reaction kinetics proved costmwvtdor interaction
with the bubble flow. This could be confirmed experimentally in a transparpressghe bub-
ble column of technical size at industrial conditions of 30 bar and 190°C.

In further simulations, the reaction kinetics acceleratdéddigre&KF were used to investigate the
influence of nomdeal mixing in the wake of a bubble on the reaction and the product spectrum
generated. It was shown that only reactions are affected by the bubble flow, which occur in a time
range 00.1 <D a < 1000, the secalled mixingnasked region. Slower or faster reactions occur

in the bulk phase or exclusively at the bubble surface, respectively, and are not influenced by the
incomplete mixing in the wake of the bubble. The greatest influence on thd toarsacion

could be shown to bmused by a transport barrier created by the stationary bubble vortex. This
prevents the products generated from being transported away. With a simultaneous constant influx
of reactant, subsequent reactions are promdtisdeads to a strong change in the product spec-

trum compared to the reaction course under ideally mixed conditions.

In addition, a compartment model was set up to describe the influence ofidealtyomixed
conditions of a bubble overflow on thectem taking place. The compartment model is based on

a modified surface renewal model to represent the processes at the bubble surface and a residence
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time model to represent the incomplete mixing in the wake of the bubble. It is able to reproduce
the idetified dependence of the reaction on fluid dynamics and mass transfer and transport at a
significantly reduced computational cost, making it suitable for usesical@rgenulations such

as EuleiEuler and EuleLagrange.






1. Einleitung

Bei der Produktion chemischer Grundstoffe sowie deren Weiterverarbeitung finden Mehrphasen-
reaktoren eineeitverbreitete Anwendurfumeistwird eine Gas Fllssigoder Feststoffphase

in einer Flussigkeit dispergiBei diesen Reaktorkommt den Blasséulenreaktoregine her-
ausragende Rolte, welche sich durch einen einfachen und dadurch auch robusten Aufbau aus-
zeichnen. Die Gasphase wird hierbei als feine Blasen in eine stehende Saule aus Flissigkeit einge
bracht. Die Aufstiegszeit der Gasblaseprcttsfolglich der Kontaktzeit der beiden Phasen. Fir

eine Intensivierung des Phasenaustausches und die damit verbundene Verlangerung der Kontakt-
zeit zwischen den Phasen gibt es eine Vielzahl an méglichen Konstruktionen. So kann der Reaktor
beispielsweisauch im Gegenstrom betrieben oder als Mammutschleifenreaktor konstruiert wer-
den. Diese Art der Reaktoren zeichnen sich durch einen gutam8téfirmeaustausch aus und
erlauben aufgrund der robusten und einfachen Bauart auch Behkiitiohen Drickeund
Temperaturefl], [2] Beispiele fir die Anwendutigses Reaktortypmd FermentationChlo-

rierungs Hydrierungs Oxidationsund viele weiter Prozesse wie die Produktion synthetischer
Kraftstoffe[3]0[5].

Viele dieser Gadussigprozesse laufen jedoch bei sehr niedrigen Ausbeuten. Dies fuhrt zu hohen
Kosten fir die Abtrennung des Wertproduktes aus der Reaktionsmischung und dessen Aufberei-
tung sowie zu einer Erhéhung der Produktionskosteh duol3e Durchsatze arertemoder
nichtabreagierterRluid. Bekannte Beispiel hierfur sind die OxidatiorCyatohexazu Cyclo-
hexanobder die Umsetzung v&@umolzu Cumohydroperoxid6], [7] Dies istunter anderem

auf die sehr schwierige Auslegung, Optimierun§kaligérungon GasFlissigeaktoren zurick-
zufuihren, die wiederum ihre Grinde in vielfaltigen Herausforderungemfmdediten Her-

ausforderungekinnen in én folgenden drei Punkten zusammengefasst werden:

1 Prozesse auf unterschiedlichéngenskaleProzesseie zim Beispiedie Makrovermi-
schungdurch Turbulenzelaufen auf der Gro3enskale Besktos im Bereich voMe-

tem ab.Die Mikrovermischung durch Eelblasen oder Diffusidindet demgegeniiber



auf einer GroRRenskala vighilli- und Mikrometestatt Die Betrachtung und Berticksich-
tigung dieser unterschiedlichen Langenskalen in eimazinerModell ist bisher nicht
maoglich[8], [9]

Bereits die numerische Darstellung der reinen Fluiddynamik einer Mehrphasenstromung
birgt enorme Herausforderungen wie bewegliche Phasengrenzflachen oder Dishte und
kositaterunterschidlicher Gré3enordnungdburch das Hinzufligen von Stoffiibergang
und -transport zwischenekiehungsweise den Phasen under chemische Reaktion

wird die Komplexitat des Systems reiamal deutlich erhohitlierbei ergeben sich Her-
ausforderungen wie zumigpielKonzentrationsgrenzschiehtdie deutlich kleinesind
alsdie fluidggnamische Grenzschichigh peclemumbermproblen) sowiesteile Gradien-

ten und Spriinge denKonzentratioen der ReaktionspartngiO]

FehlendeKorrelationerbei industriellrelevanterReaktionbedingungerkine Grol3zahl

der industriellen Prozesse lauft bei erhéhten TemperaturentekdrDunter Verwen-

dung von organischen ®&ysemah Demgegenubéefasst sichiel Grof3zahl an publizier

ten Veroffentlichungen mit wassrigen Systemen wigv@s3eroder Luft/Wasser bei
Raumtemperatur und Umgebungsdrdckgrund dieser Unterschiede simel liieraus
abgeleiteten Korrelationear kedingtaufdie industrielleReaktionssysteraeawendbar,
wodurch digHochskalierungon Labor und Pilotmal3stab auf Systeme im kommerziellen
Malfl3stab eine grol3e Herausforderung daigiel|]

Unzureichendes Verstandnis fiur stegke Abhangigkeitemwischen Reaktionskinetik,
Stoffiibergangnd FluiddynamikDiese drei physi-chemischen Vorgange stehen in ei-
nem sehr engen Wechselspiel und beeinflussen sich dabei gegensdiby. (sib.

Diese Abhangigkeiten sisgit LangenbekanntSo wird bereits seit den 1920een\ur-
starkung des Stathergangdurch die chemische Reaktioittels empirische ermittelter
EnhancemenrEaktorernberucksichtigit], [11] Der Einfluss der Fluiddynamik eiBa-
senumstromunguf Stoffibergang und chemesB&eaktion wird dabei jedoch niahit
einbezogenrStattdessen wider Bereich aul3erhalb der Grenzschicht, jedoch im Nahbe-
reich der Blase meist als ideal durchmischt angenoraigdinh ist der Einfluss der nicht
idealen Vermischung auf den Stoffibergang und die chemische Reaktion im Nahbereich

einer Blase auch heutzutage noch unzureichend verd&inden.
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Abb. 1.1: Abhéngigkeiten zwischen SibirgangFluiddynamik und chemischer Reaktion.

Die vorliegende Arbéelitonzentriert sich adiie zuletzt genannten AbhangigkeitendasVech-

sebpiel der erwahnten phgschemischen ProzesDas Ziel ist dabei die Untersuchung des Ein-
flusses der nicht idealen Vermischung im Nahbereich der Blase auf die chemische Reaktion, im
Folgenden als Mischungsmaskierung bezeichnet. Der Einfluss der Mischungsmaskierung auf die
Reaktion wird dabei anltader Selektivitater Reaktiometrachtet. 5 Modellsystem fur die
Untersuchungird die ToluoloxidationgewahltDiese wird anhand einsslektive Reaktions-
netzwerksbestehendus konkurrierenden Folgmd ParallelreaktionabgebildeDies isteine
notwendigé/oraussetzungim den Einfluss der nicht idealen Vermischung auf den Verlauf der
Reaktion und das entstehend& Bktspektrunbeschreiben unthchweiseru konnenDes Wei-
terenhandelt es sich uame industriell relevante, autokatalytisetltenreaktionwodurclsie ein

gutes Beispiel fur viele Oxidationsreaktionen organischer Losemigespisdsweistie Auto-
xidationvon Cyclohexadarstellt.

Um den gegenseitigen Einfluss der einzelnekghigimischen Prozesse aufeinander herauszu-
arbeiten, ist eine isolierte Betrachtung jedes einzelnen Prozesses nétig. Eine besondere Herausfor-
derung stellt dabei die unabhangige Untersuchung der chemischen Reaktior-ises) &es
tems dar, da sie sehr eng an dem Stoffibergang des gasfomkigars&iukies gekoppelt ist.
Kinetische Modelle industriell relevar@asFlissigeaktionssysteme werden in zweiphasigen
Messapparatureermessen, indem entwederRlasktionsgs mit hohen Gasgehalten durch die
Flussigphasdispergiertvird, oder in elmstark reduzierteB8ystemin dem die beiden Phasen

an einer definierten uhgkannta PhasengrenzflacheKontakt tretenlm ersten Fall muss die
Phasengrenzflache Uber Korrelationen bestivenadenwodurch deberechnet&toffliibergang

und folglich auch die ermittelte Reaktionskimehkhem Mal3e von der Glte der angewendeten
Korrelation abhangt. Im zweiten Fall wird vom thermodynamischen Gleichgesgelygangen,
weshalb der Stoffibergang durch Druck, Temperatur bestimmbar isie@ash Flissigphase

mussenedochkontinuierlich gertihrt werden, um eine ideale Durchmischung zu erreichen. Dies



fuhrt zu einem Zielkonflikt zwischen der idealen Durchmischung und der Kenntnisigesr-Stoff

gangs beziehungsweise einer bekannten urnehsitzakenflach@), [12]

Far dieim Folgenden beschriebddetersuchungler Mischungsmaskieruwgd in mehreren
Teilschritten vorgegangen. In einem ersten Schritemwedreaktionskinetik ohne Einfluss des
Stoffibergangs betrachtet. Um den zuvor dargestellten Zielkonflikt zwischen idealer Vermischung
und bekanntem Stofflibergang zu umgehen, wird ein neues Reaktorkonzept. ddvackelt
grundeliegende ldext hierbeidasgerStoffibergang und die Reakt@mrunterschiedlichen Or-

ten und damit raumlich entkoppstattfinden. Diese raumliche Entkopplerigubtdie Unter-

suchung der Reaktionskinetik in homogener flissiger Phase ohne jegliche Stofftransportlimitierung
(siehe Kapite3).

Das Ziel ist dabei die Entwicklung eines effektiven kinetischen Modells fiir technische Zwecke.
Wie der Literaturtberblick in Kapi2ePzeigt, enthalten viele Verotffentlichungen detaillierte Re-
aktionsnetzwerke mit Reaktionsspezies, die nicht quantitativ gemessen werden konnen und in klei-
nen Mengemntstehen. Fir technische Zwecke sind diese Spezies nicht von Interesse. Um ein
belastbares und robustes kinetisches Modell zu bestimmen,dabetesusschliel3lielperi-

mentell zugamge und messbare Spezies irRkgktionsnetzwerkit aufgenommen

Umein Verstandnis der Abhangigkeiten und Wechselwirkungen zwischen der Fluiddynamik, Stof-
fubergang und chemischer Reaktioarhalterwird in einem zweiten Schethe reaktiv&tro-

mung um eine EinzelblasetrachtetHierfur wirdmittels einedirekten mmerischen Simulation

(kurz: DNS)Yie zuvor ermittelte Reaktsaimetikim Nahbereich der Blase lokal aufgdkishe

Kapitel4).

Zur Validierunglieser numerischen Simulatieerden diesErgebnissen einem dritten Schritt
experimentellen Daten gegeniubergestdifiir wurdedie betrachtet&€oluoloxidatiorin einem
Blasensaulenversuch unter industriellen Reaktionsbedingungen bei 190°C wharS@ydar
fuhrt. FUr diese Validierung wurde eine Versuchsamegji@an transparenten Hochdruckbla-

sensaulenreaktor aufgebaut (siehe K&pitel

Fur eine tiefergehen@udie der Mischungsmaskierung wird in einem vierten &tfaittd des
in Kapitel 4 eingefuihrte DNBodell einer reaktiven Einzelblagégezeigt wann beziehungsweise
bei welchen Reaktionen eine Mischungsmaskierung auftritt und wodurch diese vedunsacht u

einflusst wird (siehe Kapi&!

Um die Mischungsmaskierung einer reaktiven Blasenumstromung auch bei Reaktorauslegungen in

grof3skaligen Simulationen wie ERlger undEulerLagrangé&kechnungen abzubilden, wird in
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einemfnftenSchritt ein reduziertes Modell entwickelt (siehe K@pitethand der Eingangspa-

rameter der Reaktionskinetik und der Verweilzeitverteilung der aus der Blase tUbergehenden Gas-
komponente ergibt sich hierbei eine effektive Reaktionskinetik unteri&ergickg aller rele-

vanten Stromungsmechanischen Effekte.



2. Grundlagen

2.1 Reaktoren zur Bestimmung einer Gas$-lussigreaktionskinetik

Um die Kinetik einer Gddussigreaktion isoliert und ohne Beeinflussung des eng mit ihr verbun-
denen Stofftransports uritbergangs zu betrachten, muss die Fluiddynamik sowie Stofftransport-
widerstande uneigenschaften bekannt sein. In der Vergangeairefti&rfir ein breites Spekt-

rum an Reaktoren zur Anwendung. Die meisten dieser Reaktoren kbénnen in zwei Gruppen unter-

teilt werden:

1 Reaktoren mit bekannter Phasengrenzf[a8RgL7]und
1 Reaktoren mit unbekannter Phasengrenzila8pg4]

Im Folgenden werden diese beiden Ansétze vorgestelltaudddlund Nachteile beschreiben.

2.1.1 Reaktoren mit bekannter Phasengrenzflache

Dieses Vorgehen findet zumdistvendung in Ansatzen mit Volumina kleiner 50 ml und kann
daher als Labormal3stab bezeichnet wetderfig verwendete Reaktortypen sind dabeitder Je
Reaktor (sieh&bb.2.18), Reaktoren mit definierten benetzten Oberflachen, wie eine benetze Saule
oder Kugel (sieh&bb.2.1b-c) sowie ein gerihri®atch oder Semibatcbaktor(sieheAbb.2.1d)

[12]

3 Fluid aus ]
T Gas aus Gas aus Gas aus
Gas aus
Fluid ein
Gasei Gas ei
Gasein
1 Fluid aus «—! 1 Fluid aus «— 1 J
Fluid ein Fluid ein Fluid ein Fluid aus

Abb. 2.1 Schematiscbarstellung eines Kinetikreaktors mit bekannter Phasengrenzflache.
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Der Vorteil einer bekannten Phasengrenzflache ist, dass der Stoffibergang zwisamegn Gas
Flissigphase berechnet werden kann, st#fsthermodynamische Gleichgewicht undrdies-
porteigenschaften, wie binare Diffusiamsl HenryKoeffizienten allegasférmigen und flissi-

gen Komponentehei den gegebenen Betriebsbedingungen bekannt sind. Damit ist es mdglich,

eine vom Stoffibergang wticainsport unabhéngige Reaktionskinetik zu ermitteln.

Fur eine sinnvolle Bestimmung einer Reaktionskinetik mittgisna@nten Reaktortypen muss

die zu vermessende Reak#iafeinemhinreichend langsam2aitskalen ablaufen. Die Kontakt-

zeit zwischen Gasind Flussigphase des-Retktors (sieh&bb. 2.1 a) und des Reaktors mit
benetzter Oberflache (sieNleb. 2.1 b-c) ist typischerweise kier einer Sekund#&2] Um eine

Reaktion zu vermessen, muss diese folglich auf einer aluderhlkangsameréteitskalastatt-

finden Die Reaktiowarf jedochicht wesentlich schneller als der durch die Betriebsbedingungen
erzeugte StoffUbergangdutransportsein Ist dies der Fall, wird der Umsatz der Reaktion nicht

von der Reaktionskinetik bestimmt, sondern vom Stofftransport des am langsamsten transportier-
ten Edukts. Die Reaktion ist stofftransportlimitji2g]

Der amweitesterverbreitete Reaktortyp ist deriete Batch beziehungsweiSemibatateak-
tor, weshalb im Folgenden auf diesen naher eingegangen wird. Hierlved stietiende, meist
leicht geruhrte Flussigkeiit einem grof3en Gasumenstroniiberstromt. Durch die Gié&@des
Gasvolumenstroskann die Konzentration des Gases aistiant angenommen werdBie
Kontaktzeit zwischen Gasd Flussigphase kann beliebig verlangert werden.

Voraussetzung fur eine bekannte Phasengrenzflache ist sehr vorsichtiges Ruhren, wodurch die
Flissigphase nicht ideal durchmischt wird und sicheGedides gelésten Gases in der Flissig-
phase einstelleWeiterhinwird durch die glatte Oberflache der Stoffibergang reduziert, sodass

die Stoffuberganskoeffizienteme Gré3enordnung kleiner sind als die der anderen vorgestellten
Reaktortypen. Unter Bmksichtigung der oben beschriebenen nétigen Reaktionszeitskala fuhrt

dies zu eineweitererEinschrankung bezuglich schneller Reaktionen.

Aus einer kontinuierlich Uberstromenden Gasphase resultiert eine kontinuierliche Verdampfung
der flissigen KomponenteDieskannbei Oxidationsreaktionen organischen Flussigkeiten, wie
beispielsweiskoluol oder Cyclohexaru explosiven Gasgemiscifi@mren Sollen diese verhin-

dert werden muss entweder die Sauerstoffkonzentration imvggisesduziert werden, dase di
Explosionsgrenzen nicht erreicht werden, oder der Volumenstrom des Gases muss so grofl3 gewahlt
werden, dass die Konzentration der verdampften organischen Flissigkeit die Explosionsgrenzen

nicht erreicht. Beide Szenarien sind nicht erstrebenswert, id@mseéler niedrigen Sauerstoff
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bzw. Gaskonzentration die Reaktion in nur sehr geringem Mal3e ablaufen kann. Ein hoher Volu-
menstrom des Gases fuhrt auf der anderen Seite zu einem grof3en, nicht vernachlassigbaren Aus-
trag an organischer Flissigkeit.

Alternaitv kann durch eine Erh6hung der Temperatur auch die Gasphase soweit mit organischem
Dampf angereichert werden, dass sich die Konzentration der organischen Phase im Gas oberhalb
der Explosionsgrenze befindet. Weiterhineine konstante Konzentration deisi&amponente

zu gewabhrleisten, muss allerdivgjgerhirein Gasvolumenstrom aufgepragt werden, wodurch es

wieder zu einem erheblichen Austrag an organischer Phase aus dem Reaktor kommit.

Um den unerwiinschten Austrag flissiger (organischer) Phase zuemjnirimgt das ausstro-

mende Gas Uber einen nachgeschalteten Kondensator geleitet mit einer anschlieRenden Rickfih-
rung der kondensierten flissigen PHa3#16] EineweiteraMdglichkeit ist das Aufséattigen des
einstromenden Gasstromes mit der flisgigerponentebevor dieser in den Rektor eintritt.

2.1.2 Reaktoren mit unbekannter Phasengrenzflache

In diesem Ansatz wirdje inAbb. 2.2 schematisch dargestalis Gas dire¢ldurch die flissige

Phase gefihrt. Es wird dabei als mdglichst kleine Blasen und mit einem maximalen Eintrag an
Ruhrleistung eingebracht. Dadurch wiingé maximale Stoffubertraggegvahrleistet. Bei diesem
Vorgehen kann die Phasengrenzflache nicht desttmmt werden. Wird jedoch sichergestellt,

dass die Gaskonzentrationen derngid ausstromenden Flisse konstant sind, kann aufgrund des
sehr hohen Stoffibergangs die geloste Gaskonzentration als die im GleichgewichKamximale
zentration v angenommen werden. Diese wiederum ist lediglich eine Funktion von Druck
und Temperatur und kann als konstant betrachtet werden solange die Reaktionsgeschwindigkeit
der zu vermessenden Reaktion deutlich langsamer als der Stoffubdstjdiesistht der Fall,

kann sich die Flussigphase nicht mit der geldsten Gaskomponenten aufsattigermlievAderch
nahme, dass diese ihrer maximalen LosliGhkeit entsprichtnicht zutrifft. Damit ist dikon-

zentration des geldsten Gases nicht bekann

Auch bei diesem Vorgehen muss eine explosive Gasphase am Austritt des Reaktors beachtet wer-
den. Aufgrund des hohen Eintrags an Ruhrleistung und der Abwesenheit einer akkumulierten Gas-
phase wird am Reaktoraustritt sowohl @ssauch Flissigphase atstr. Um eine konstante
Flissigphasenmengegawéhrleistemuss die ausgetragene Flissigphase abgetrennt und zurtick-

gefuhrt werden.



2 Grundlagen 9

1~ Gasaus

Abb. 2.2: Schematischearstellungeines Kinetikreaktorsit unbekanntePhasengrenzflache.

In beicen vorgestiten Anséatzen, mit bekannter und unbekannter Phasengrenzflache, muss eine
potenziellexplosive Gasphase bericksichtigt werden. Des Weiteren kann in keinem der beiden
Ansatze eine Bilanz der Gasphasenspezies aufgesielit Wird von einer ideal durchmischten
Flussigkeit ausgegangen konnte diese Bilanz anh@nfledenz der ein und ausstromenden
Gaskonzentrationen aufgestellt werden. Da diese Stréme jedoch sehr grol3 sein miissen um eine
ideale Durchmischung zu gewahrleisigmt diese Differenz zu einer Differenz grol3er Zahlen,

die daher keine belastbaren Ergebnigseten lasst.

2.2 Reaktionsmeclanismus derToluoloxidation

In denletzten Dekaden wurde dieluoloxidationn einem breiten Spektrum von Prozesspara-
metern wie Druck und Temperatur, aber auch mit verschid@ealgtischeaterialien und
einer Vielzahl arevschiedensten &toren untersucht. Die meisten dieser Studien kdnnen in drei

Gruppen gegliedert werden:

1 Oxidationen mit Kobaltkatalysatoren geldst in Essig&alrgl4], [22], [23], [26]

1 Oxidationen in Kobaltkatalysatoren in reinem T@L&@[21], [27]

1 Oxidationen mit Bromitbder anderen metallischen Katalysatorengpalarersemit-
teln[28], [29]

In all diesen Studien wird dieluoloxidationals autokatalytische Reaktion basierend auf einer
radikalischen Kettenreaktion bemtten.Die Kettenreaktion wird hierbei in die drei Abschnitte
Initiierung,Propagatiomind Terminierung unterteilt. Toluol reagiert dabei mit Sauerstoff zu den
ProduktenBenzaldehyd (PhCHO), Benzylalkohol (P@EH und Benzoesaure (PhCOOH)
(siele Abb.2.3). Daruiber hinaus werden haufig kleine Mengen an Chinonen uneiKiasdlen
isomerischeKonstellationesowie CO und CO2 erwahatidem spielen in den meisten Studien
Peroxida zumeisBenzylhydroperoxifPhCHOOH) 1 eine zentrale Rolle fur den Transport
des Radikals innerhalb der ReaktionsKe3f§15], [17], [22], [26], [28], [2B3doch habemur
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zwei Autoren die Konzentration di8CHOOH nachgewiesen. 1993 untersiasyarundGal

die mitAIBN (Azobigisobutyronitr)l) initiierteToluoloxidation Sie nutzen Chemilumineszenz

und HPLCflr dieKomponentenanalysmd konnten daBhCHOOH in ahnliclen Konzentra-

tionen wieBenzylalkohatachweisefil5] 2005 fihrtetdermanset al. dieloluoloxidatiorohne

Initiator oder Katalysator durch und zeigten, dagofiiolumsétzé&leiner3 % die Konzentra-

tion dePhCHOOH die de$hCHOH ubersteigtl 7], [30], [31Weiterhimpostulierten sieimo-
lekulareReaktionen des Hydroperoxids mit sich selbst und anderen Zwischenprodukten als zent-
rale Reaktionen fur diropagatiorder radikalischen Reaktionskette, wie in den nachfolgenden
Absatzen dargelegt wiBhndhiyand Zipsebestétigten die zentrale Rolleldeolekularere-

aktionen deBhCHOOH mit thermochemischderechnungef32]

OOH H o OH HO o
2 0 OH
0 H;
+ 0>
—> & & & & &
PhCH; PhCH2OOH PhCHO PhCH2OH PhCOOH Chinon Kresol

Abb. 2.3: Reaktionsprodukte der Toluoloxidation.

In Folgenden wird daReaktionsnetzwerk desluoloxidatioranhand der drei Teilschritteti-
ierung Propagationind Terminierungenauer beschrieben. Aufgrund der groRen Anzahl an Ver-
offentlichungen zur Oxidation v@oluolbefindet sich im Anhamg2 eineweitereJbersichtler

aus meiner Sicht wichtigsten Veroffentlichungen.

INITIERUNG : In den meisten betrachteten Studien wird das Reaktionsnetzwerk mittels eines Initi-
ator oder Katalysatorradikals gestartet, wial.i@.1 dargestellt. In Abwesenheit eines solchen
StarterradikalX” wird angenommen, dasau€rstoff mitToluol reagiert, undich dabei ein
BenzylradikaPhCH) undein HydraperoxidradikalHO>) bildet Gl 2.2). DasPhCH' reagiert

in Gl. 2.3 und 2.4 mit Sauerstoff un@oluol tber daBenzylhydroperoxidradik@dhCHOQO")
weiterzumBenzylhydropexid (PhCHOOH). WieSandhiyand Zipsein [32P[34]zeigensind
Reaktior2.3 und2.4 aus energetischer Sicht eher unginstigamedhemaher, entgegen bisheri-

ger Annahmereher ene untergeordnete Rolle zu spielen. Die dadurch eher schleppend verlau-
fende Produktion voRhCHOOH und dererWeiterreaktionurch schnellBropagationsreakti-
onenmit zunehmendd?eroxidkonzentratiosind damit eine mogliche Erklarung fir den selbst-
beschlanigenden Charakter der autokatalytischen Reaktion. Aus diesem Grund werden die Reak-

tionen2.3und24in dieser Arbeit der Initiierung zugeordnet, auch wenn sie streng genommen zu
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denPropagationsreaktiongehdrenAbb. 2.4 fasst dienichtkatalysierténitiierung des Reakti-

onsnetzwerkes grafisch zusammen.

PhCH+ X" Y PhCH' + XH 21

PhCH+ O,Y PhCH + HO, 2.2

PhCH + O.Y PhCHOO’ 2.3

PhCHOO’ + PhCH Y PhCHOOH + PhCH, 24
PhCH;

PhCH + HOZ

l+ 02

PhCHOO"
l+ PhCH;

PhCHOOH + PhCH

Abb. 2.4: Schematisch@arstellung der Initilerung

PROPAGATION: In der jungeren Literatur nimmt dgenzylhydroperoxiPhCHOOH) und sein

Radikal PhCHOQ") eine zentrale Rolle in d&opagatiorin.So erweiterten Hoorn et al. aus-
gehend von der grundlegenden Stdchiomearte Reaktion das Reaktionsnetzwerk um
PhCHOOH und PhCHOO’, wodurch die experimentellen Daten besser abgebildet werden
konnten. Hierbei postulierte er einen quasistationaren Zustdetaedaind seines Radikals.

Unter demveitererAnnahme, dass die then Spezies nur in sehr geringen Konzentrationen vor-
liegenkonnten die Reaktionsterme in Abhangigkeit der anderen Reaktionen ausgedrickt werden,
sodasslie beiden Spezies nicht gemessen werden mussten.

Hermans eal.bestimmterimolekular&eaktionen de3hCHOOH als hauptséachlicher Mecha-
nismus der Radikalfortpflanzung innerhalb der Kettenrefktiofi30] Sandhiyand Zipsebe-
statigten dies in thermaghischen Bechnungei32p[34] Wie in derGleichunger2.5 bis2.9
gezeigtreagiert daBhCHOOH hierbei mit sich selbst und allen andZmischenprodukten,
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die Uber eine endstandigél©der OH Bindung verfiugefi7], [30] DiesebimolekularefReak-
tionen sind deutlich schneller und wahrscheinlicher als ein unimolekularer ZenfaH«3H
(Gl. 2.10bis2.12) [32p[34]

2PhCHOOH Y PhCHO" + H0 + PhCHOO* 2.5

2PhCHOOH Y PhCHO" + HzO + PhCHOOH 2.6
Y PhCHO" + H,O + PhCHO+ "OH

PhCHOOH + PhCH; Y PhCHO" + H,0 + PhCH, 2.7
PhCHOOH + PhCHOH Y PhCHO" + H,0 + PhCHOH 2.8
PhCHOOH + PhCHOY PhCHO" + H,0O + PhCO 29
PhCHOOH Y PhCHO" + "OH 2.1C
PhCHO" + PhCH Y PhCHOH + PhCH,’ 211
‘OH + PhCH; Y H,0 + PhCH,' 212

Die Berechnung der Energiebarrieren fir die Abstraktiqn @es H RhG@HOOhvon allen
anderen Zwischenprodukten zeigt eine sehr grol3e ReaktivRaralesRadikalsgegeniuber
PhCHOund PhCHOH. Wie Hermans et akigenkann daraus die €axidation de$hCHO
(Gl. 213 und desPhCHOH (Gl. 2.14) abgeleitet werden. Di®-OxidationdesAldehyddauft
dabei Uber einéranckRobinowitchKafig-Reaktion ab, wéahrend die-Ogidation des Alkohols
analog ablauft zu den-Cxidationen des Cyclohexanatddes 1Phenylethanolsei derAuto-
xidationvon Cyclohexafil 7], [30], [31]

PhCHOO' + PhCHOY {PhCHOOH + PhC=0} ** 213
Y {PhCHO" + PhCOOH} e
¥ PhCHO’ + PhCOOH

PhCHOO" + PhCHOH + O, Y PhCHOOH + PhCHO + HO, 214

Eineweiterebimolekular&eaktion deBhCHOOH ist dessen DehydrierungRPiiCHOwie sie
in Gl. 215 beschrieb®e wird und von Hoorn et dll9]als auch/asvarund Gal[15]eingefihrt
wurde PhCOOHhat hierlei die Funktioniees Katalysators.
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PhCHOOH + PhnCOOHY PhCOOH+ PhCHO+ H,0O 215

VasvéarundGaldetektierten in ihren Versuchen kleine Mengea@anweshalb sie die Oxidation
desPhCHO mit H,0O- (sieheGl. 216 und 2.17) in ihr Reaktionsnetzwerk mit aufnahmen. Die
Herkunft dedH,0, wird dadurch jedoch nicht geklart

PhCHO + HO.Y PhCHOOHOH 216

PhCHOOHOH + PhCHOY PhCOOH+ H-O + PhCHO 217

PhCHO* + H0O + PhCHOH

+PhCHOH

PhCHO" + H0 + PhCO  «—PnCHO PhCHOOH — N o bp o™ + Ha0 + PhCH

PhCOOH
+PhCHOOH

PhCHOOH +PhCHO" + H-O PhCHO+ H,O

!

PhCHO+ *OH

Abb. 2.5: Schematischearstellung dePropagation

In Abb. 25 werden die bimolekularen Propagationsreaktiosd?h@20O0H mit siclselbst
und anderen Zwischenprodukten zusammengefasst. Die zentrale Posth@HgdeOH ver-
deutlicht dabei dessen zeeti@tellung fir die Reaktionsfortpflanzung inreded Reaktions-
netaverkes.

TERMINIERUNG: Die Co-Oxidation des PhCIDH (Gl. 2.14) fiihrt zur Bildung voklO,-Radika-

len die wiein denGl. 2.18und2.19beschieben weiterreagieren und.O. erzeuge. Durch die
Gleichgewiclsteaktiorin Gl. 2.19wird die Menge aRhCHOO" reduziert, wahrendO, zu-
nehmendproduziert wird und schliel3ljdbei einem Umsatz vdroluol von 3%die Rolledes
Radikaltragers in der Reaktionsfortpflanabegnimmt. Dies fuhrt zu einer Reduzierung der Re-
aktionsgeschwindigkeit und verandert den zuvor beschriebenen Mechanissobs Deasin

Hermanset al. engefuhrteund von Sandhig et al. bestatigte Reaktionsmechanismus mit
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PhCHOO" als hauptsachlichen Radikaltrager ist daher nur fiir geringe Umsatiheol (kiei-
ner 3 %) gultigl7], [32] Anschlielend tbernimmt aufgrund des Gleichgewichtes zwischen
PhCHOO" und HO, dasHO-Radikaldie Rolle des Radikaltrag&ser hieraugesultierende

Reaktionsmechanismus ist nicht bekannt.

HO, + PhCH Y H.O,+ PhCH 218

H.0,+ PhCH200 #z HO; + PhCHOOH 219
Die Produktion vomlO, bzw.H,0, und die daraus resultierende Veranderung des Reaktionsme-
chanismus steht im Einklang mit &uadien vorVasvarund Gal[15] die kleine Mengen von

H-O, nachgewiesen habgedoch keine Erklarung fur dessen Herkunft finden korsdere
Studien voMorimotoundOgatg13], [14]die eine Anderung der Reaktionsordnung in Sauerstoff
festgestellt habewelche ebenfalls mit der ProduktionHi®s bzw.H,0, erklart werdekann

Da sichdas Verhaltnis der Konzentrationen des Alkohols undladildsydsm Verlauf der Reak-

tion stets ungleich eins einstellt, kanesvarund Gal zu dem Schluss, dass der Rideeha-
nismus Gl. 2.20) nicht die einzige Terminierungsreaktion sein kann. Zur Rekombination und Ab-
bau de$hCHOO -Radikalsiihrten sie daher zuséatzlich die Reaktionéh #21bis2.23ein.

2 PhCHOO" Y PhCHO+ PhCHOH + O 220
2PhCHOO" Y 2PhCHO" + O 221
2PhCHOO" Y 2PhCHOOH 222

2.23

2PhCHOO" Y 2PhCHO+ H0;

Zusammenfassetdsst sich sagen, dass die Oxidatiomeluol einkomplexes R&Honsnetz-

werk ist. Es basteauf einer raldlalischen Kettenreaktiomd beinhaltet viele verschiedene Zwi-
schenprodukte wieeroxidaind Radikalénsbesondere d&enzylhydsperoxidund sein Radikal

spielen eine zentrale Rolle bei der Reaktionsfortpflanzung. Die radikalischen Teilreaktionen laufen
sehr schnell ab, weshalb die meisten (radikalischen) Zwischenprodukte analytisch nur sehr schwer
zugangig sind. Die sehr kurzebMadrtszeit dieser Zwischenprodukte filliterhindazu, dass

diese in sehr niedrigen Konzentratior@kommen, weshalb sie in einer makroskopischen Reak-

tionskinetik vernachlassigt werden kénnen
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2.3 Blasenumstromung

Bei delUmstromungson Blasen bilden sigierschiedene Blasenformen tgrél3en sowie Rela-
tivgeschwindigkeiten und Stromungsmuster um die Blase aus. Die Einflussparameter sind Dichte,
Viskositat Oberflachenspannung, Erdbeschleunigung, Blasendurchmesser und Druck. Die typi-
schen Formen sind spls&h, elliptisch unschirmférmig Uberwiegtler Einfluss de®berfla-
chenspannung, sind die Blasen kugelférmig. Je groRRer der EinfiydsodtatischeDruckdif-

ferenz oder der Tragheitskrafte wird, desto mehr nimmt die Blagghaitseh&orm an. Uber-

wiegen viskose Krafte Uber die Oberflachenspannung, werden die Seiten der Blasen von der Flis-
sgkeit nach hinten gezogen, wodurch eine schirmférmige Blase entstetageighochvis-
kosenFlissigkeiten kommt zudem eine Blasenform vor, diesaks id ezeichnet wird. Dabei

werden die Seiten noakeiternach hinten gezogen als bei Schirmblasen und mit einem dinnen
Film verbundenwiein Abb. 2.6e dargestellUnterrealerBedingungen kdénnen die Formen von

Blasen oszillierdB5]0[37]

| b : | d e@
sphérisch elliptisch sphar_l_sch_ el.“pt'§Ch . skirted
schirmférmig schirmformig

Abb. 2.6: TypischeéBlasenformen.

Durchdas Bilden und AblGsen eines Wirkaim es zu verschiedenen Mischungseffekten kom-
men, was sich auf die Selektid#it Reaktiomuswirken kanf85} Eswird zwischen drei ver-
schiedene Arten von Nachlaufen unterschieden fieh2.7). Bei niedrigen Reynoldahlen

l6st sich die Stromung nicht von der Blasenoberflache ab, es entsteht ein geschlossener Nachlauf
ohne WirbelDieser Fall wird auch als Steg&&®mung bezeicbhund ist irAbb. 2.7a dargestellt.
Kommt es zur Stromungsablésung, bilden sich zwei stationare Wirbel direkt hinterwier Blase
in Abb. 2.7b gezeigtDieses Gebiet wird als primarer Nachlauf bezeichnet, dasvisaiet
stromabwarts als sekundarer Nachlauf. Bei hohen R&aidkels kommt es zu pedischen
WirbdablosungerDer sich bildende Wirbel beginnt dabei an der Blasenriickseite hin und her zu
schwanken, bis er schlie3lich von der Blase aWfigiRiAbb.2.7c gezeigist der Nachlauflabei
instationdrDer abgessenaVirbel wird stromabwarts getragea er sich in die Bulkphase ein-
mischt. Aufgrund der Wirbelablésung wird von einem offenen Nachlauf gesprodhdante
Stromungsbedingganwerden selten beobachtet, da die Turbulenz zum Zerf@aladerfihrt

[35], [38]
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a b c

Geschlossener Geschlossener Offener Nachlauf

Nachlauf ohne Nachlauf mit mit periodischer
Wirbel stehendem Wirbel Wirbelablésung

Abb. 2.7: Verschieden&ypen des Nachlaufs einer Blasenumstrémung.

Die Entwicklung der Rezirkulation hat verschiedene Ursachen: Sehr kleine Blasen und solche, de-
ren Oberflache maberflachenaktiven Komponentasetzsind verhalten sich wie Festkorper;

es gilt didHaftbedingungDie Geschwindigkeit an der Blasenoberflache ist gleictvddlulch

die Flussigkeit geschert wird und ihre kinetische Energie ab einem gewissen Punkt nicht mehr
ausreicht, um der Kontur der Oberflache zu folgen. Bei gro3erendBlas@berflacherfrei

von oberflachenaktiven Komponent&nd, liegt hingegereine Gleitbedingung vadje Ge-
schwindigkeit an der Blasenoberflache ist hier ungleiatiéN@hgentialspannungerder Flus-

sigkeitist geringDie Wirbelstarksteigt folglicaniproportional zur Krimmungn Bei sphaéri-

schen Blasen ist die Krimmung gering, es bilden sich keine Wirbel. Bei elliptischen und schirm-
formigen Blasen ist die Krimmung hosedassichbereits bei geringeren Reynddilenwir-

bel bilderund abldsefB5], [39]

2.4 CharakteristischeKennzahlenreaktiver Blasenumstromungen

Als dimensionss® Kennzahlen werden KenngroRen fiir die Beschreibung von Ahnlichkeitsge-
setzten mit der Dimensi&mnsbezeichnet. Sie sind die Grundlage fuir den Vergleich physikalischer
Vorgange, z. B. von Stromung, Stofftransport und Reaktion, in geometrisch ahnlichen Prozessen
[40] Damit ermdglichen sie eine Charakterisierung der physikalischen Vorgédnge unabh&ngig von
der Grol3enskala.

Fur die Beschreibung reaktigégisenumstromungeverden haufig dimensionslésnnzahlen
verwendet. Im Folgenden werden diese den Gruppen Blasenumstromung, Stofftransport, reaktive

Stromung und Reaktionstechniigeordnet
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2.4.1 Kennzahlen zur Beschreibung der Blasenumstrémung

Die Blasenstromungnd-bildungwird mit Hilfe von vierdimersionslosen Kennzahlen beschrie-
ben: Die E6tvos und die Mort@ahl charakterisieren die Blasenform, die ReyzwihdislieBla-
senumstromung inklusiveesNachlaus, die Webe#Zahl die Blasenbildung.

Die ReynoldZahl ist ein Proportionalitatsfaktor zum Magyl mechanisch &hnlicher Stromun-
gen und gibt das Verhaltnis aus TraghmitsReibungskraft an.

Tragheid &kr aft

YQReibungs’kraft 2.24

Dabeiist & Adie Relativgeschwindigkeit der Blase zur FlissiQkeier Blasendurchmesser als
charakteristische Langed ¢ die kinematische ViskositBie ReynoldZahl beschreildie Um-
stromungder Blase. Bei hoheren Reynedddlen I6st sich die Stromung im Nadhéduund
bildd einenstationare Wirbel, ab einer kritischen Reynddhl 16sen sich die Wirbel periodisch
ab.

Die E6tvdsZahl gibt das Verhéltnis aus Auftriabsd Oberflachenkraft an:

0 AuftrieBsi aft
8Oberfl""chenkraft 2.25

Dabei istw ” die Differenz der Dichte der beid&tuide "Qdie Erdbeschleunigung upddie
Oberflachenspannung. Bei niedrigen Eébabden Uberwiegen die Oberflachenkrafte, wodurch
die Blase eher eine Kugelform einnimmt. Bei hohen Efdhisn Gberwiegt die Auftriebskraft,
wodurch die Blase eher eine elliptische Form einnimmt.

Die MortonZahlgibt das Verhéltnis aus Reibungsl Oberflachenkraft an:

Rei bungsrsaf t
Oberfl acheinkr aft 2.26

0 €

Dabei ist- diedynamisch¥iskositader Flussigkeit. Die Mortedfahl hangt nur von den Fluid-
eigenschaften ab, getl nicht von der BasengrofRe. Je hoher die Mo#ahl, desto edr bilden

sich schirmoderskirtedformigeBlasen aus.

Wie WebeZahl gibt das Verhaltnis der Tragheitsd Obeflachenkrafbei der Blasenbildung

am Dusenaustrién.
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Traghei tos@f aft
Oberfl 2chepkraft 227

7 A

Dabeiist 6 die Geschwindigkeit des Gases am AustritteteaichteteiDiise,Q der Durch-
messederDise und”  dieDichte des Gases. Je grafieMebesZahl, desto grol3er ist der
Energieeintrag d&asstrahls, wodurch auch die dispergierende Kraft des Strahls steigt. Folglich

wird bei hohen Web&ahlen ein breites SpektrumBilasenformen erzeugt.

2.4.2 Kennzahlen zur Beschreibung des Stofftransportes
Der Stofftransport wirchit Hilfe von drei Kennzahlen beschrieliaSchmidtZahl charakteri-
siert den molekularen StofftransportPdieleiZahldenkonvektiverstofftransport und die Sher-

woodZahl den Stoffilbergang Gber Phasengrenzflachen.

Die SchmidZahl ist das Verhaltnis aus molekularem Impuats Stofftransport. Sie hangt nur
von detkinematischevliskositat und dem Diffusionskoeffizient@abundistsomit eine St6-

eigenschaft.

N ki nema/tiiskolse t 2t
® BDiffusionsBoeffizient 228

Die Schmid#ahl ist ein Mal3 fuir das Verhaltnis von fluiddynamischer Grenzschichtdicke zu Kon-
zentrationsgrenzschidicke. Je hoher die Schrzidhl ist, desto steiler sind die Konzentrations-

gradienten in der Grenzschicht.

Die PécletZahlist das Verhaltnis vdonvektivenzu diffusivem Stofftransport.

. _konvektiver & offtranspol
di ffusiver S®offtranspor 229

0 ist die Konvektionsgeschwindigkeit. Des Weiistrdie PécleZahl das Produkt aus Reynelds
und SchmidZahl:

0Q YQre 230

Die SherwooeZahl ist das Verhaltnis aus Stoffiilbergang durch die Phasengrenzflache zu diffusi-

vem Stofftransport.
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Stofftransport ¢¢bHbe& Phaseng
di ffusiver StoDfitranspor 231

[ ist der Stoffibergangskoeffizient einer Kompon@uer die Stoffstromdichte und die trei-
berde Konzentrationsdifferemgo ins Verhaltnis setzt: & ¥3®. Die SherwooeZahlist ein

Malf fur den Stoffilbergang eines Systems

2.4.3 Kennzahlen zurBeschreibung reaktiver Stromungen
Der Einfluss von Stofftransport auf die Reaktion kann tub&adnkdhlerZahlenersterund
zweiter Ordnung sowie difattaZahlcharakterisiert werden.

Die DamkdohlesZahl erster Ordnung ist das Verhaltnis aus Reaktionagedigkeitund Kon-
vektionsgeschwindigkeit:

Reaktionsges@eRai ndi gkeit
Konvektionsgesoéhwindigkeit 232

Dabei itliQdie Reaktionsgeschwindigkeitskonstamde Konzentration des Edukts ugddie
Reaktionsordnung. Die Damkdktehl erster Ordnung gibt an, dieReaktiorentlang des Stro-
mungsvegedevorzugt stattfindet. Ist die Reaktionsgeschwindigkeitidguii3enls die Kon-
vektionsgeschwindigkeit, reggean grof3er Teil des Edukts ab, bevor es von der Blase abtrans-
portiert werden kan: die Reaktion findeaheder Blasenobeé#thestatt Ist die Konvektionsge-
schwindigkeit deutlich gré3er als die Reaktionsgeschwindigkeit, wird eine grof3e Menge des Edukts
von der Blase abtransportiert, bevor es abreagieren kann: die Reaktion findet dann vor allem im
Bulk statt. Damit kann dizamkdhlefZahlerster Ordnung auch als dimensionsi@seder Re-
aktionentlang der Blasenumstromuoeziehungsweisds dimensiorste Verweilzeit des Edu-
ktmolekils an der Blasenoberflélsisezu dessen Abreaktioterpretiert werden.

Die DamkdhlesZahl zweiter Ordnung ist das Verhéltnis aus Reaktionsgeschviinidksf-
fusionsgeschwindigkeit.

Reaktionsges®hwi ndi gkeit
Di ffusionsges®hwindigkeit 233

] ist die Dicke der Grenzschicht. DiamkohlefZahlzweiter Ordnung gibt an, wo die Reaktion
entlang des Diffusionswed@pesorzugstattfindet. Ist die Diffusionsgeschwindigkeit deutlich gro-

Ber als die Reaktionsgeschwindigkeit, wird die Reaktion hauptséBhlicden Flissigphase



2.4Charakteristische Kennzahlen reaktiver Blasenumstrémungen 20

ablaufenlst die Reaktionsgeschwindigkeit deutlich gré3er als die Diffusionsgeschwindigkeit, lauft
die Reaktioruschliel3lichn der Grenzschicht um die Blase ab. Damit gibt die Damkéhler
zweiter Ordnung einen Hinweis darauf, ob der Reaktion einer Stofftrartgydfinetiklimitie-

rung unterliegt.

Alternativ dazu kann di¢attaZahl verwendet ween, die der Wurzel aus @amkohlerZahl

zweiter Ordnung entspricht:

Es gilt die weitverbreitefdschatzungHa < 0,3 zeigt, dass keine Reaktion im Grenzschichtfilm
stattfindetHa > 3 zeigt, dass die Reaktion komplett in der Grenzschicht ablauft.

2.4.4 Kennzahlen zur Beschreibung der Reaktionstechnik
Fur die Beurteilung der Reaktion werden in der ReaktionsteetdndgroRen Umsatz, Aus-

beute und Selektivitat verwendet.

Der Umsatz eines EduKist das Verhaltnis aus der Mei@ydieabreagiestzur eingesetzten

Anfangsmenge vof

u mg e shet nZgteeukk t. 5
ei n g eMseentlgzbtulk t . j 2.35

q

Dabeiist0 j die Stoffmenge der Komponeffeu Beginn der Reaktion, unddie Stoffmenge

der Komponent&nach der Reaktion.

Die Ausbeute eines Produks Bezug auf ein Edulist das Verhaltnis der erhaltenen Menge

von “Czur eingesetzten Anfangsmeftye

ol |'e rhal t emreo diefntgie O ;
" e ng eMseentBatukk t © | O f{ 2.36

Dabeiist0 die Stoffmenge der Komponerif@ach der Reaktion am Reaktorausganmdu

sinddiestochiometrischen Koeffizienten der jeweiligen Komponente.

Die Selektivitat eines Produkis Bezug auf ein Edukdist das Verhaltnis zarhaltene Menge

E zur umgesetzten Menge vOn
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e 1 |-Ie rhaWMe mheo d”H kl.ﬂ' |§I 0 105 |
"" Umg e seetrzB@eukkit ' 0 [ O 2.37
Sie lasst sich auch aus dem Unusatder Ausbeute berechnen:
Y I ||g||
o 2.38

2.5 Grenzschichtmodelle

Fur die Betrachtung der Reaktion und des StoffiibergangsHiii€3agsystemen spielen die Vor-

gange an der Phasengrenze, also am Ubergang zwischen d@hdssdeime zentrale Rolle.

Der Aufbau der Phasengrenze unterliegt dabei der Vorstellung einer scharfen Phasengrenze ohne
Ausdehnung. Auf beiden Seiten der Phasengrenze schlief3t sich eine dinne Grenzschicht, bezie-

hungsweise ein Grenzfilm(arele Abb.2.8). Fir die Bestimmung der in und aus der Grenzschicht

stromenderrlusseé " undé "  werden Grenzschichtmodelle benétigt. Aufdjder ab-
laufenden Reaktion mussen diese Strome nicht zwangsweise gleich grof3 sein. Den Grenzschicht-

modellen liegen die folgenden Annahmen zugrunde:

1 Die Grenzschichst sehr ki@ im Verhaltnis zum Volumen dgulkphase
1 Die Reaktion findet ausschliel3licklissigphase statt.

1 An der Phasengrenze herrscht thermodynamisches Gleichgewicht.

Die am haufigsten verwendeten Gsehicltmodelle sind das Zweifilmmodell und das Oberfla-

chenerneuerungsmodelélche im Folgenden vorgestellt werden.

2.5.1 Zweifilmmodell

Die vonLewis und Whitman 192ind 1924 vorgestelfwetFilm-Theorieist dasam haufigsten
verweneéte Grenzashichtmodel[41], [42]Seentstand auwder Vorstellung d&Varmeubertragung
zwischen einem Fluid und einer festen Oberflache, entlang der daslitligdtstromt. Sie

gehort zur Klasse der eindimensionalen Grieichémodelle und beschreibt die Vorgange als sta-
tionar. Dabei werden trotz der starken Vereinfachung die wesentlichen Vorgdnge abgebildet, was

dieweiteVerbreitung des Modells erklart.

Nach der Modellvorstellung des Zweifilmmodells besteht die Gremzsehimwvei stagnierenden

Schichten entlang der Phasengrenzf(&éeeAbb. 2.8). Die Konzentrationen andern sich dabei
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ausschlief3liamormal zur Phasigrenze entlang deRichtungundinnerhalb der diinnen Grenz-

schicht. Aufgrund der geringen Ausdehnung der Grenzschicht kann ihre Speicherfahigkeit ver-
nachlassigt werden, woraus der stationare Verlauf der Konzentrationen resultiert. Das im Vergleich
dazugroRe Volumen der Bulkphasérd als ideal durchmischt angenommen. Die beiden Schich-
tenwerderals ruhende Filme dargestellt, wodurch der Stofftransport ausschlief3lich aufgrund mo-

| ekul arer Diffusion stattfindet. Hi erf¢é¢r wir

ansatz verwendet.

Die Materialbilanzen der einzelnen Komponenten wendlkamg der Ortskoordinatedie nor-
mal von der Phasengrenzflache in die Flissigkegekigt. Die Dicke des Gasd Flussigfiims
1 und] (siele Abb. 2.8) sind Modellparametend werden durch Absorptionsversuche be-

stimmt.

Gasphase Flissigphase

Bulké Grenzfilm | Grenzfilm ;Bulk

g M g n
€ —_—
—>
Phasengrenze

Abb. 2.8: Modellvorstellung des Zweifilmmodells mit Bilanzelementen und Austauschstromen.

Die gesuchten Stoffstromdichéed  undé " werden anhand der Konzentrationsgradien-

ten an den Randern des jeweiligen Films bestimmt:

- ®
€ h 0O T—
- 2.39

ﬁ ormn g
a’yYr — 240



2 Grundlagen 23

Die Stoffstomdichteliber die Phasengrenzflaéhe ergibt sich aus der Bathtung deGas-
phase. Unter Berilicksichtigung der Annahaeess in der Gasphase keine Reaktion stattfindet,
vereinfacht sich die Transportgleichung im Film der Gasphase zu:

Ll

m =-38 241

Fur dieLosung tesemDifferentialgleichungerderzwei Randbedingungen bendétigt. Diese erge-
ben sich aus dBetrachtung der Bilanzen an BémdernDie Randbedingung bei |  wird
durch die Voraussetzung, dasdd@rgang zwischen Filmd Bulkphase kein Konzentrations-
sprung aufeten darf festgeleég

242

Die Randbedingung bei Tt ergibtsich aus der Annahme, dass an der Phasengrenzflache L6-
sungsgleichgewicht herrscht:

’ "Ow 8

d 243
Gleichung2.41kann durch zweimalige Integration und unter Verwendung der Randbedingungen
in Gl. 242 und 2.43 geldst werden. Wird die resultierende Gleichung fur den Partialdruck in der

Gasphase i6l. 240eingeset ergib sich die Stoffstromdichte in der Gasphase zu:

€ Rt av ) Ow 8 244

0 T h p O ) e~ ¥

o
Der Stoffstrone ist unabhangig von der OrtskoordiratBamitister im ganzen Gasfilm kon-
stantund beschreibt damit sowohl den Stoffsirden aus deBulkphasen die Grenzschicht

stromt als auch den, ddre die Phasengrenzflache tritt.

: R ;
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In Flussigfilm ergibt sich die Transportgleichung unter Beriicksichtigéhgcedksd Biffusi-e n

onsansatzes und der Reaktion zu:

o .
i 246
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Die Differentialgleichunigt zweiter Ordnung in der Ortskoordinat®emzufolge werden zwei
Randbedingung fir die Losung benobgt. Randbedingung bei 1  wird wieder durch die
Voraussetzung, dass divergang zwischen Film uBdlkphaséein Konzntrationssprung auf-

treten darf gegeben.

p=xj

247
Fur die Randbedingung bei mtwird Gleichheit der Stréme vorausgesetzt:
‘ T
€ (@) T € 8 248

Mit demDifferentialgbichungssystein Gl. 246, den Randbedingung2d7 und 248 und der

Beziehung iR.45ist das System vollstandig beschriebenBestimmung der gesuchten Stoff-
h

h

strandichtere undée fordert ein simultanes Losen des Differentialgleichungssystems.

2.5.2 Oberflachenerneuerungsmodell

Das Oberflachenerneuerungsmodell (kurz: OEM) wurddigbreentwickelt, um den Stoffaus-

tausch in Absorptionskolonnen berechnefd3] Es gehort zur Klasse der eindimensionalen
Grenzschichtmodelle, die den Stofftranspber die Berechnung des Konzentrationsverlaufes
normal zu Blasenoberflache modellieren. Durch die Bertcksichtigung eiresQuretden Bi-
lanzgleichungen lassen $t&ehnzschichten in reaktiven Blasenstromungen modellieren. Es exis-
tieren verschiedene Oberflachenerneuerungsmodelle. In der englischen Literatur wird das OEM
nachHigbieo f t penettatiodheoryd b e z e i Ble e surfadePr@watheony |, di e
wertliche | bersetzung von aOberfla@achenerneu

Danckwertaufbauend auf dem Modell wdigbieentwickelt hat.

Nach der Modellvorstellung besteht die Grenzschickiraetneri-luidelementen. Sie werden

direkt auslem Bulk an die Phasengreittie transportiert, verweilen dort eine Zeit lang und wer-

den dann wieder in d@&ulk transportiert und dort eingemischt (si@hb. 2.9). Der Stoffaus-

tausch zwischen der Gasphase und dem Fluidelement findet nur statt, solange es an der Grenzfla-
che verweiliwahrenddessénteragiertias Fluidelement nicht mit dauwlkphaseWahrend das
Fluidelement in der Grenzschicht verweilt, bewegt sich der Betrachter mit dem Fluidelement, so-
dass es sich aus der Sicht des Betrachters in Ruhe befindet. Der genaue Aufenthaltsort des Fluide-
lements an der Grenzflache ist fir das Modell nicht relevant, ésiglich die Kontaktzeit

betrachtet. Im Gegensatz zum Zweifilmmodell wird die Speicherfahigkeit des Fluidelements nicht
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vernachlassigt. Aufgrund des Stoffaustausches wahrend der Verweilzeit an der Grenzflache unter-
scheidet sich die Konzentration desdElementes zum Zeitpunkt des Abldsens von der Kon-
zentration deBulks Der dadurch entstehende Stoffstrom irBdigphasest der gesuch#sus-

tauschstrorg "

Gasphase Flissigphase

Grenzschichﬂ‘ Bulk

, 0O T
) —
E — m o f
—>
o 1
Phasengrenze

Abb. 2.9: Modellvorstellung des Oliéchenerneuerungsmodells mit Bilanzelementen und Aus-
tauschstromen.

Die Materialbilanzen der einzelnen Komponenten werden entlang der Ortskepdianata-
mal von der Phasengrenzflache in die Flussigkeit zeigt, sovdaevadreity bilanziert (siehe
Abb. 2.9). Die Lange des Fluidelements wirdymhezeichnet, die Kontaktzeitt z . Im Fol-

genden wird angenommen, dass alledidmente die gleiche Kontaktzeit haben. Die Stoff-

stromdichtg "

, die zwischen Grenzschicht und Bulk ausgetauscht wird, wird anhand der tber
g gamittelten Konzentrationen am Anfang und am Ende der Integration berechnet. Sie ergibt sich

somit z:

249

Die Stoffstromdichte, die an die Grenzschicht herantransportiert wird, berechnet sich nach:

: P2 o w ono [ 8
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Die Stoffstromdichte von der Grenzschicht in Blelk ergibt sich aus der Integration der Kon-
zentration im Fluidelement zum Zeitpunkt des Abtransports.
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Die Stoffstromdichte Uber die Phasengrenzfcheergibt sich aus der Betrachtung der Gas-
phase. Wird ein Diffimnswidersandin der Gasphasengenommen und mit dem Filnaed

berechnetergibtsich eine Stoffstromdichte, die als NeurkRammibedingung in die Bilanzglei-
chung eingeht.

1o ‘
O — €
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Aufgrund der deutlich schnellen Diffusion inGlasphase im Vergleich zur Flussigphase wird der
Diffusionswilerstandn der Gasphase der RegebernachlassigEs resultierteineDirichlet
Randbedingungnd die Stoffstromdichte ergibt sich aus dem Gradienten der Konzentration an
der Phasengrenzflaces bei der Integration tUhgberechnetvird.
O .. '8

h 253
Fir die Berechnung der Stoffstromdickiteer die Phasengrenzflaehe und vom betrachteten
Fluidelement in die FIUssigbqupﬁa§e mussen folglich die zeitlichen Verlaufe der Konzent-
rationsgradienten an der Stelle 0 und die 6rtlichen Konzentrationsprofile zum Zeitpunkt

O =z bekannt sein.

Um diese Infanationen zu erhalten missenTdansportgleichungen innerhalb des betrachteten
Fluidelementberechnet werden. Hierfiiird derF i ¢ k Difusidngansatz gewahlt, was ge-
rechtfertigt ist, wenn eine Komponente in der Fliissigkeit im Uberschuss vorbedérAuird
angenommen, dass sich das Fluidelement aus der SiutibelgegtemBetrachters in Ruhe be-
findet, das bedeutet es findet keinvektiveilransport ins-Richtung statt. Damit ergibt sich eine
instationar&®eaktiondiffusionsgleichung

— —_— 818
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Die Transportgleichung ist erster Ordnbegjiglch o und zweiter Ordnung bezuglictts wer-
den demnach eine Anfangsbedingung bezaglicil zwei Randbedingungkezliglichs beno-
tigt.
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Die Anfangsbedingung ergibt sich aus der Anschauung, dass das FluidelemeBu#usndem
die Grenzflache herantritt. Folglich liegen zum Zeitpunkt im Fluidelement die gleichen Konzent-
rationen wie inBulkvor:

e
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€
¢
08)

255

Die Randbedingung bei Tist je nach Modellierung des Stofftransportes tUber die Phasengrenz-
flache durch GR.52 oderGl. 253 gegeben. Die Randbedingung-bei ergibt sich aus der
Annahme, dass das Fluidelement wahrend seines Aufenthalts in der Grenebtinithtiem

Bulk interagiert. Dies bedeutet, dass kein Stoffstrom tiber Grenze zwischen FluitelBoiknt

flief3t:

®
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Alternativ kann angenommen werden, dass die Konzentration an der GreBuzié derBulk-
konzentratiomntspricht. Daflir muss gewabhrleistet sein, dagedeliparametér grol3 geng

gewahlt wird.
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Das hier lesprochene OEM entspricht der Vorstellung Riagihie Hierbei ergeben sich die bei-
den Modellparamet&ontakizeitt und Lange des FluideleméntsDankwerts erweiterte das
Modell und bestimmt die Kontaktzeit durch eine Verweilzeitfunktion. Dacdergiht sich

1 = Hp, so dass nur noch der Modellparameter der Oberflachenerneuerungs$fieeyuingt
wird. Die Darstellung métk einer Verweilzeitfunktion fir die Fluidelemente riguftiulente
Stromungen realistischer, allerdings ist die Integration fuHbnumerisch sehr aufwendigeDi
Unterschede zwischen den beiden Modellen sind dabei geringer als die entsprecsiereten Un
heiten der verwendeten Modellparameter beziehisepevdVlessungenauigkeit der experimen-
tellen Vergleichsdatdhl], [25], [43]

2.6 Reales Mischungsverhalten chemischer Reaktoren
Idealiserte Reaktormodelle unterliegen stets der Annahme einer vollstandigen und daher idealen
Vermischung. Tatsachlich vorhandene Abweichungen realer Prozesse von diesem Idealverhalten

werden dabei pauschal in Faktoren wie effektiven WarmedurchgangszaldenRatametern
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der Bruttokinetik bertcksichtigt. Dies schrankt jedoch die Extrapolierbarkeit der betrachteten Re-
aktormodelle ein und birgt die Gefahr von Fehlinterpretationen im Zuge der Diskussion tatsachlich
ablaufender Vorgéange.

Andererseits sind die koaten Stimungs und Vermischungsvaitge in vielendlen entweder
nicht hinreichend aufgé#loder so komplex, dsihre detaillierte Bécksicligungeinen erheb-
lichenMehraufwand erfordert. Daher sollen im Folgenden einige Wedgihewngsweisehb-

bildungin der Modellierung vorgestaikrden.

Bei der Darstellung der Mischung wird zwischen der makroskopischen Vermischung auf der Re-
aktorskala und der mikroskopischen Vermischung auf der molekularen Langenskala unterschieden.
Zur Charakterisierung mrakkopischer Vermischung realer Reaktoren flihrterMEZ38ullin
undWeber{44]die Verweilzeitverteilung (engdsidencéimedistribution kurz:RTD) ein. 1953

griff Danckwertslie Idee erneut auf und wendete Sie auf die klassische Reaktionstg&hnik an

Unter der Annahme, ein Reaktor bestehe aus vielen kleinen, gleichen und unabhangigen Volumen-
elementen beschreibt die Verweilzeitvertedatpnge einzelne Volumenelemente in einem Re-

aktor verweilen. Abweichungen der Verweilzeitverteilung eakesrfkgon der theoretischen
Verteilung eines idealen Reaktortyps in Form von Verzégerungen oder Tailing weisen auf eine
nicht vollstandige Vermischung des Reaktors hin. Die Grundlagen der Verweilzeitverteilung wer-
den in KapiteR.6.1beschrieben.

Basierend auf der Verweilzeitverteilung eines Reaktors existieren eine Vielzahl an Modellen zur
Darstellung seines realen Verhalterese bilden die makroskopische Vermischung ab und wer-
den imFolgenden anhand der bendtigten Parameter gruppiert.

MehrParameteModelle: Durch die Verschaltung verschiedener idealer Reaktoren kann das reale
Verhalten eines Reaktors angenéhert werdeekSpiel hierfir ist ein idealer CSTR der mit

einem Bypass und einem Totvolumen kombiniert wird. Die zu ermittelnden Parameter sind hierbei
das Totraumvolumen und der Volumenstrom des Bypasses. Ein weiters Beispiel ist die Kombina-
tion eines idealen RRtminem idealen CSTR sowie einem Totvolumen oder einem Bypass. Hier-
bei ist eine Vielzahl verschiedener Verschaltungen denkbar. Es gilt jedoch, je gro3er und aufwendi-
ger die Verschaltung wird, desto mehr Parameter sind zu dessen Beschreibung natig.

Ein-PamameteiModelle: Die einfachste Kombination idealer Reaktoren ist die Verschaltung meh-
rerer idealer CSTR in Reihe. Unter der Annahme, dass sich das Volumen des zu modellierenden
Reaktorsv gleichmafig auf die einzelnen in Reihe geschalteten ReaittEliemusdediglich

deren Anzahd bestimmt werden. Diese kann bei bekannter Verweilzeit nach
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berechnet werden. Wolgedie Anzahl der in Reihe geschalteten Reaktoren istf, wobei

T die mittlere Verweilzeit des zu modellierenden Reaktors darstellt.

Ein weiterer sehr verbreiteter Ansatz ist das Dispersionsmodell. Hierbei wird eine Dispersion, ahn-

lich der Diffusdbn angenommen, so dass sich fir einen Rohrreaktor folgende Molenbilanz ergibt:

°%y °qa ! ™ 259
Mit O wird der Dispersionskoeffizent bezeichnet, welcher an die Verwed#daitgeangepasst
werden musstgibt die Lange des Rohrreaktors wiedebutid Stromungsgeschwindigkdib]

Null-ParameteModelle: Aufbauend auf dieser VorsteldergRTD stellten Edreder 50erJahre
Danckwert$47]und Zwietering[48]zwei Modellanséatér die Beschreibung der Vermischung
in einem Reaktor vdeemrach konne sich die Volumenelemente zintthesmdglichen Zeit-
punkt Midngar loyd spatesaugr i ¢ hen Laee i Mipxuinrkgg én)Diav e r mi s
Early und LateMixingModelk stellen dabei die Extremfélée mikroskopischen Vermischung
(totalen Segregation und totale Vermischung) in einem Reaktor bei gegebener Verweilzeit dar. Ist
die Ordnung der betrachteten Reaktion grof3er Eins dder Kell so gibt das Lakéixing Mo-
dell den maximalen Umsatz an. Ist die Ordnung der Reaktion zwischen Null und Eins gib das
EarlyMixing Modell den maximalen Umsatz wieder. Fur eine Reaktion erster Ordnung ist der
Umsatz X nicht von der Eduktkonzentratadbhangig:

Q—w Qp @

Qo 2.60

So dass beide Extremfalle zu einem identischen Reaktionsumsa#dliBeide Modelle sind
durch die Angabe dBITD und der Reaktionskinetik vollstandig bestimmbar und bendétigen keine

weitererModellparameter, wie in KapReb.2und2.6.3gezeigt.

In den vergangenen Jahren wurden hauptséchlich CFD Simulationen genutzt um die nicht ideale
Vermischung in Reaktoren zu modellieren. Die makroslopischischung wird Gber den kon-
vektiven und diffusiven Transport dargestellt. Die Langenskalteyeleitdeten Prozesse ist hier-
bei abhangig von der Auflosung des Rechengitters. Um auch die mikroskopische Vermischung

abzubildepmuss ein separates Modellier Berechnung beriicksichtigt werHigrfir existiert
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eine Vielzahl an Modellen basierend auf unterschiedlichsten Vorstellungen und Methoden, welche
in zwei Gruppen unterteilt werden konnen: empirische Modelteechdnistische Modell&-
nen Uberblik aktueller Modelle wird [BOP[52]gegeben.

Fur die Darstellung der nicht idealen Vermischung wird in dieser Arbeit Baiflyedsxing

Modell basierend auf der RTD zurtickgegriffen. DasMixitygModell bietet den Vorteil, dass

es neben der Angabe der RTD keine weiteren Parameter bendétigt. Da es sich bei der Toluoloxida-
tion um eine Reaktion erster Ordnung in Sauerstoflhafitiren sowohl das Eadys auch das
LateMixingModell zu identischen Ergebnissen. Des Weiteren kann gezeigt werden, dass die To-
luoloxidation im Vergleich zur Fluiddynamik eine langsam abldréaktien isund daher die
mikroskopische Vermischumight im Detail aufgeldst werden muss.

2.6.1 Verweilzeitverteilung

Zwei Volumenelemente, die zum gleichen Zeitpunkt in einen Reaktor eintreten, legen unterschied-
liche Wege innerhalb des Reaktors von Eintritt bis zum Austritt zurtick. Dafir benétigen sie un-
terscliedlich viel Zeit. Folglich hat ein Fluid in einem Reaktor nicht eine feste Verweilzeit, sondern
eine Verweilzeitverteilung. Da der Umsatz einer Readdien den Reaktionsbedingung und der
Reaktionskinetik augibn der Verweilzeiter Edukte und Produkit® Reaktor abhangt, muss fur

seine Berechnung die Verweilzeitverteilung bekannt sein.

Zur Bestimmung der Verweilzeitverteilungl der Reaktor mit einem Losungsmittel kontinuier-

lich durchsplilind zumZeitpunktd eine Stdrung in Forgineg TracefrSubsanz am Reaktorein-

gang zugegebekbgesehen davon, dass es sicinaneSpezies handelt, die leidatektierbar

ist, sollte der Tracer ahnliche physikalische Eigenschaften wie die reagierende Mischung haben und
in der Mischung vollstandig l6slich s&irs der am Reaktorausgang gemessenen Systemantwort

wird die Verweilzeitverteilung erhalten.

In der Praxis wird digtérungmeist in Form einer Sto@der Sprungmarkierung aufgegeBen.
der Stofmarkierung wird deacemur fur einen kurzen Zeitpunkt zugegeben, idealisiert in der
Form eines DiraBtoles:

@ O 10 038 261
Das gemessene Signal am Aus@ang 0 gibt die Verweilzeitverteilumgeder. Durch eine

Normierung wird die Verweilzeitverteilungsfunkiain erhalten.
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Die zweite Mdglichkeit ist die Sprungmarkierung. Dabeumi@deitpunktd die Konzentration

derTracerSubstanim Einlass von 0 adj gestellt und konstant gehalten.
- . i 0O o
® ° & o 0 263

Die normierte Ausgangskonzentratiggiteidie VerweilzeitsummenfunktiéD o .

s
° 264

Die beiden Funktionen hangen tber folgenden Ausdruck zusammen:

e e . Qo

00 odls 0o ES 265
Anschaulich beschreibt die Verweilzeitverteilungsfuidkiionlen Anteil des Tracers, der zu der
Zeit 0 denReaktor verlasst. Die Verweilzeitsummenfunkiian gibt dieSumme der Tracer

Partikel wieder, didenReaktor zum Zeitpunktbereits verlassen haben.

Die in der Reaktionstechnik definierten idealen Reaktoren sindilGrémgichtlid der Vermi-

schung: Dem idealen Rohrreaktor liegt die Annahme zugrunde, dass sich das Fluid in Stromungs-
richtung nicht vermischt und alle Molekile somit die gleiche VerweilzeiDieMamweilzeit-
verteilungsfunktio® 6 behalt daher dideale Brm des DiraeStoRRes, digerweilzeitsummen-
funktion"O0 die Form der Sprungfunkti¢sieheAbb.2.100ber). Dem idealen Rilhrkessel liegt
dieAnnahme zu Gmde, dass alle Fluidelemente im Realerfét miteinander vermischt wer-

den. Durch die ideale Vermischung werden Molekile in dem Moment, in dem sie in den Reaktor
gelangen, zum Reaktorausgang transportiert, andere wiederum verweilen sehr lange im Reaktor.
Die Verweilzeitverteilung entspricht dadieerabklingenden Exmentidfunktion (sieheéAbb.

2.10unten).
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Rohrreaktor
Fo

0 0
kontinuierlicher Rilhrkessel
Fo

Abb. 2.1Q TypischeVerlaufe vorvVerweiteitverteilungen fir idealer Reaktorenund realer
Reaktorend).

In reden Reaktan liegt ein anderes Verhalten vorRthrreakt@en existiert einaxialeund
radialeRickvermischung, waah einige Volumenelemente eine kirzere oder langere Verweilzeit

als die mittlere Verweilzeit im Reaktor haben. In kontinuierlichen Rihrkesseln missen die Mole-
kile einen Weg vom Reaktoreingang zum Reaktorausgang zuriicklegen. Dadurch steigt die Ver-
weilzeiterteilungsfunktiobei ener endichen Zeit grol3er aldull an und klingt dann wieder ab.

[47], [54]

2.6.2 Late-Mixing-Modell

Das LateMixingModellbasiert auf der Annahme, dsishdie einzelnen Volumenelemente in

einem Reaktor nicht miteinander vermischen. Jedes Volumenelement kann folglich als separater
Batchreaktdpetrachtet werden. Erst am Austritt des Reaktors werden alle Volumenelemente ideal
miteinander vermischt. Degdoddlvorstellung kann méinem idealen Rohrreaktor veranschau-

licht werden, dem an d8eite kontinuierlichin Strom entnommen wird (siekigb. 2.11). Mit

der Entnahme kommt die Reaktion zum Stillstand. Die Entrafolgt sodass die Verweilzeit

der entnommenen Volumenelemente der Verweilzeitverteilung des zu modellierenden Reaktors
enspricht. Am Ende werden die entnommenen Volumenelemente ideal miteinander vermischt.
Da sich die einzelnen Volumenelemente untereinander nicht beeinflussen, hat lediglich die Zeit,
die diese zur Reaktion im Reaktor verweilen, einen Einfluss auf deremensstaunfl9], [54]
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Abb. 2.1t Modellvorstellung déste-MixingModells

Nach dieser Modellvorstellung kann jedes Volumenelement alsBakehleraktomodelliert
werden. Demnach ergibt sich die Bilanz fur die Kompo&knémem Volumenelemefindex
VE) zu

2.66

beider Anfangsbedingung

267

Durch die Gewichtung der Konzentrationen der einzelnen Volumenelemente mit der Verweilzeit-

verteilung wird die Konatration des Rohrreaktors nach der Verweilzzhalten.

&R 0-9 - 268

Dabei gilt diAnfangsbedingung

2.69
2.6.3 Early-Mixing -Modell
Dem EarlyMixingModellliegt die Annahme zugrunde, dass einzelne Volumenelemente entspre-

chende der Verweilzeitverteilung in einen Reaktor zudosiert und ideal durchmischbtiessden.

Modellvorstellungann mit einem idealen Rohrreakteranschaulicht werden, dem an der Seite
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kontinuierlich eil®rom zu dosiert wirdsieheAbb. 2.12). Die Dosierung erfolgt so, dass die Ver-
weilzeitverilung des Rohrreaktors identisch mit der des zu modellierenden Red&kitdencst.

des Rohrreaktors verlauft die Zeitkoordihaetgegengesetair Flie3rictung. Sie gibt die ver-
bleibende Verweilzeit des Fluids am jeweiligen Punkt im Reaktor an. Volumenelemente mit einer
kurzen Verweilzeit werden am Ende des Rohrreaktors zudosiert wahrend das Volumenelement
mit der langsten Verweilzeit zu Beginn des RohreehkagegirdDabeibasierdas Modelau

der Anname dass @i Vermischung der Volumenelemente sofort und vollstandig bei der Zugabe
stattfindet. Die Vermibung findet irradialeRichtung, nicht jedoch axialeRichtung satt und

hat zur Folge, dass dielMoenelemente am Ausgang des Rohrreaktors nicht voneinander unter-

scheidbar sind.

H - Tt

Abb. 2.12 Modellvorstellung désarlyMixingModells

Aus der Betrachtung eirdiferentiellerVolumenelements (sieAbb. 2.13) Iasstich die Glei-

chung fir deivolumenstrom

®l o p O

2.70
sowiedie Komponentenbilanz einer beliebigen Kompor@srtealten:
Apb 01 .
— ——— 1 & g1 8
A p 0Ol 271
Die zu berucksichtigende Anfangstgohglautet
@ ® 8
272

Fir eine detaillierte Herleitung sei[49fverwiesen.
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Abb. 2.13 Bilanzierung am differenziellen Volumenelement zur Herleitugariyevixing
Gleichungen

Fur die numerische Losung der Gleiclingmit Hilfe vonODE-Solvernist zu beachten, dass
die Integration ruckwartsirchzufihremst, also von.  Hhin zu_ 1t Dies kann durch De-

finition einer Ersatzvariable _  z _ umgeset werden.



3. Bestimmung einer GasFlussigreaktions
kinetik in homogener flissiger Phase

Fur die Bestimmung der Reaktionskinetik eineFlBasigsynthese werden bisher, wie in Kapitel
2.1dargelegt ausschlie3lich mehrphasige Systeme betrachtet. Dies flhrt zu Nachteilen wie einer
akuten Explosionsgefahr bei hohen Sauerstoffkonzentrationen odggreiges Reaktionsum-

satzes aufgrund der aus dem Explosionsschutz resultierenden, notwendigen Verdinnung von Sau-
erstoff. Zudem stellt der unerwiinschte Austrag an flissiger Phase und die Bestimmung der Pha-
sengrenzflache fir die Berechnung des StoffiberjaaggroRe Herausforderung dar, bezie-

hungsweise ist in vielen Ansatzen nicht maglich.

Um diese Schwierigkeiten zu umgehen, besteht der in dieser Arbeit entwickelte Ansatz darin, die
Reaktionskinetik in homogener flussiger Phase zu vermessen. HietférGagphhase in einem
gekuhlten Umlauf komplett in der flissigen Phase geldst, bevor das mit Sauerstoff angereicherte
Gemisch in den Reaktor eintritt und die Reaktion stattfindet. Durch diese Entkopplung des Stoff-
ubergangs und der Reaktion wird die Praliieler Explosionsgefahr umgangen, da eine poten-

ziell gefahrliche Gasphase lediglich fur kurze Zeit auf3erhalb des Reaktors im gekiihlten Umlauf
existiert. Im heil3en Reaktor selbst ist jedoch keine Gasphase vorZnfoigedesseist der

Aufbauinharenticher und es besteht keine Limitierung der zugefuhrten Sanengfeff

Die niedrigd emperatumh Umlaufstopptdieablaufend®eaktionweshallader kleine Volumen-
stromim gekihlten Umlaufie Uhtersuchung der Kinetik nicht beeinflusst. Des Weiteren kann
angenommen werden, dass aucAeall von instabilen Zwischenproduldench die niedrigen

Temperaturereduziert wird, wodurch die Analyse dieser Spezies wahrscheinlicher wird.

Durch das komiptte Einlésen des zugefiihrten Reaktionsgases ist die Menge des in der Flussig-
phase gelésten Gases bekannt, weshalb keine Stoffubergangsberechnungen in Abhangigkeit det
Phasengrenzflache gemacht werden missen. Folglich besteht keine Limitierungagenemgetr
Ruhrleistung, wodurch stets eine ideale Mischung erzeugt wird. Der Zielkonflikt zwischen idealer
Durchmischung und bekannter Phasenoberflache der in Rddiesdchieberen zweiphasigen

Ansatze ist im in dieser Arbeit vorgestellten Vordelgtichnicht vorhanden.
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Im Folgenden wird die Realisierung des vorgeschlagenen Reaktorkonzeptes beschrieben. Als Mo-
dellsystem fur die Bestimmung der Reaktionskinesk@asEllissigsystems wird die Oxidation

von Toluol betrachtet. Die sich ergebenden Anforderungen an den experimentellen Aufbau und
die diesbeziglichen Voruntersuchungen werden in Kapiiad 3.2vorgestellt. Anschlie3end

wird der experimentelle Aufbau der Versuchsanlage sowie die analytischen Methoden besprochen.
Die Anlagerisherheit und die damit verbundene Versuchsdurchfiihrung werden in3pitel
und3.5beschrieben. In Kapitgéléund3.7werden die experimentellen Ergebnisse und das Modell

der effektiven Reaktionskinetik vorgestellt, welche in Kapielgeneinander validiert werden.

Um eine effitive und robuste Reaktionskineti€zustellerwerden ausschlief3lich experimentell
zugangige und messbRemaktionsintermediate das kinetische Modell mit aufgenommen. Ab-

schlielend wird eine kurze Zusammenfassung gegeben.

3.1 Anforderungen
Um eine homogerfdiissigphase im Reaktor sicherzustellen ergeben sich fir die Realisierung des
experimentellen Aufbaus einige Anforderungen, welche nachfolgend erlautert werden.

1 Um ein schnelles Einlésen der gewlinschten Menge an Sauerstoff zu gewahrleisten, muss
der Aufba bei einem erhdhten Systemdruck betrieben werden. Wie hoch der Druck dabei
gewahlt werden muss, wird in Ka@tel1mittels dePCSAFTGleichungberechnet.

1 Um mddichst keinenertenGase in den Reaktor einzuschleusen, wird mit reinem Sauer-
stoff gearbeitet. Des Weiteren mussen alle zugefiihrten Fllssigkeiten entgast werden.

1 Um eine homogene flissige Phase zu gewahrleisten, missen alle mit Gas geftllten Tot-
raume vermeden werden. Eine sich hier ansammelnde Gasphase hétte eine potenzielle
explosive Zusammensetzung.

1 Der Betreib der in Kapit&.1.2vorgestellten Mehrphasenreakiora thermodynami-
schen Gleichgewicht ermdglich die Bestimmung der geldste Sauerstoffkonzentration Gber
den bekannten Druck und TemperaBafindet sich das System im thermodynamischen
Gleichgewicht und ist die Reaktion nigbfftransportlimitiert entsppht die abreagierte
Menge an Sauerstoff der zugefuhrten Menge. Diese katem aiis und austretenden
Gaskonzentrationen bestimmt werd@mit ist sowohl die geldste Sauerstoffkonzentra-
tion als auch der Verbrauch an Sauerstoff bekannt.

Um eine homogenEllissigphase in dem hier vorgeschlagenen Ansatz zu gewéhrleisten
kann der Reaktor nicht im thermodynamischen Gleichgewicht betreiben werden. Folglich

ist die beschriebene rechnerische Bestimmung der geldsten Sauerstoffkonzentration als
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auch des Sauerstafbrauchs nicht méglidbementsprechend muss in dem hier gewahl-
ten Ansatz die geloste Sauerstoffkonzentration analytisch gemessen werden. In Kapitel
3.3.2wird dieverwendete Analyder geldsten Sauerstoffkonzentration im Detail erlautert.

3.2 Voruntersuchungen

In den folgenden Unterkapiteln werden zunachst die PhasengleichgewiohtelBasGemi-

schefur Gase, die moglicherweise bei der ablaufenden Oxidatiomsesatktehen kbnnen, vor-
gestellt. AnschlieRend wird die Explosionsgefahr eines entstehend&uatlielstdfGemisches
diskutiert. Die Betrachtung dieser Themen ist eine wichtige Voraussetzung fur die Entwicklung
und den Aufbau der Versuchsanlage séwabd Festlegung der Betriebsparameter.

3.2.1 Phasengleichgewicht

Fur den sicheren Betrieb des homogenen Kinetikreaktors ist es erforderlich, eine Gasphase im
beheizten Reaktor zu vermeiden. Dies bedeutet, dass das Einlésen des zugefiihrten Gases stet:
gewahrlaitet, bzw. das Ausgasen wahrend der Reaktion entstehender Gase stets verhindert werden
muss. Um die maximal I6sbare Menge der entsprechenden Gase abschétzen zu kénnen, wurde da:
Phasendiagramm der &dgssigmischungdmluolSauerstofsieheAbb. 3.1), ToluotKohlen-
stoffdioxid(sieheAbb. 3.4) undToluoFWasserstoffsieheAbb. 3.2) betrachtet.

Phasendiagramme lassen siithHilfe von Zustandsgleichungen berechmaa,beispielsweise

derVan deiWaalsoder Pendrobinson ZustandsgleiclgurModerne Zustandsgleichungen wer-

den aus den Theorien der molekulditeermodynamilentwickelt. Diesen liegt ein molekulares

Modell zugrunde, wobei angenommen wird, dass sich die Molekile als aneinander gereihte sphari-
sche Segmente beschreiben lasseBeDmente Ubeapulsiveind attraktive Kréfte aufeinander

aus. Des Weiteren werden spezifische, assoziierendkpsdang/\Vechselwirkungen modelliert.

Die bekanntesten Modelle sind vom SAKp (engl.:tatisticalassociatindluid theory. Eine

weitee Entwicklung des SARModells ist die RSAFT éngl.: perturbedhaingatisticabssoci-

atingfluid theory vonGroR3 et al [55]

Die nachfolgenden Phasendiagramme wurden mit eeAPEZustandsgleichung berechnet.
Hierbei wurden die Mischungsparam&@emithilfe der Dortmunder Daten Bank (DDB) ange-
passt. Die Daten der DDB wurden vom Institut fiir Thermische Verfahrenstechink/desitat
Stuttgart zur Verfigung gestellt. Die fur deSRET-Gleichung verwendeten Stoffparansiet

in Tabelle3.1 aufgelistet
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Das Phasendiagnm des TolugbauerstofGemischs ish Abb. 3.1 fir Temperaturen va20°C
und 160°C gezeigt. Hierbei sind die Tauyund Siedekurve-), welchalas Mehrphasengebiet
umschliel3en, als Funktion des Druckes tbemi¢anenSauerstoffanteil aufgetragen. In der lin-

ken Darstellung ist das komplette Phasendiagramm bei eiperafenon 160°C abgebildet.

Tabelle 3.1 VerwendeteStoff und Mischungsparameter fur die Berechnung der Phasendia-
gramme mit der REGAFT-Gleichung.

m/ - Dz / el k |/ Q
Toluol 2,8149 3,7169 285,69 -
Sauerstoff 1,1335 3,1947 114,43 0,148
Kohlenstoffdioxid 2,0729 2,7852 169,21 0,0305
Kohlenstoffmonoxid 1,4358 3,13556 87,719 0,09276
Wasserstoff 1,00 2,9150 38,00 0,25

Es ist zu erkennen, dass sich bei dieser Temperatur eimekrRigcktoei einem Druck von
998bar und einem geldsten Sauerstoffaraai?85 mol% ergibt Der rechte Graph zeigt eine
VergroRRerung des fur die Auslegung des Reaktors relevanten Konzentnatibnsckberei-
ches. Bei Temperaturen von 16kkénnen demnach bei einem Systemdruck vamai®dehr
als 10moko Sauerstoff gelosterden. Bei 20C und einem Druck von 10@r kdnnen noch
9 molb gelost werden.
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Abb. 3.1 Phasendiagramm fiir Tok#duerstoff bei 16€ und 20°C mit Tau (--) und Siedelinie
(y) und kr i tA)nksc KorepiettePMischurigsbereich. Rechts: VergréRerung
des flr Reaktorauslegung relevanten Bereiches.
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Dartber hinaus zeigt die VergrofRerung, dass sksiedetinieder beiden Temperaturen bei ei-

nem Druck von 1Bar und einem Sauerstoffanteil ¥pidmoldb kreuzen. Unterhalb dieses Punk-

tes ist demnach bei gleichem Druck béC2thehr Sauerstoff |6sbar als 1#0°C. Oberhalb

dieses Punktes ist es umgekehrt. Bei einem Betrieb mit einem Systemdruck vioar tiaed 17

sich folglich zuerst eine @hase im gekuhlten Umlauf bilden, bevor sich diese im Reaktor bildet.
Die Entstehung einer Gasphase im Reaktor kann demnach frithzeitig Gber eine Kontrolle des ge-

kihlten Umlaufes erkannt werden.

Die Phasendiagramme derduolKohlenstoffdioxid ToluokKohlenstoffmonoxidund Toluok
Wasserstofflischungen iAbb. 3.2, Abb. 3.3 undAbb. 3.4 zeigen eine maximale Ldslichkeit von
35mol% Kohlenstoffdioxigd 12moklb6 Kohlenstoffmonoxidind 6molo Wasserstoff bei 10@r

und 16°C. Damit ist Wasserstoff das Gas mit der niedrigsten Loslichkeit. Da bei der Oxidations-

reaktion nur sehr geringe Mengen an Wasserstoff zu erwarten sind, stellt dies kein Problem dar.

Aus Sicherheitsgriinden sollen beereirBystemdruck von 10ér ein Sauerstoffanteile von
5 mol% nicht Uberschritten werden. Sollte entgegen allen Erwartungen eine Gasphase im Reaktor

beobachtet werden, kann der Druck angehoben werden, um die Gasphase wieder einzulésen.

Bei Standardbedingwmvon 20C und lbar findet bei allen gezeigten -Ghssigmischungen

eine nahezu vollstdndige Entmischung statt.

200

150

50

Abb. 3.2 Phasendiagramm fir Tokkabhlenstoffdioxid bei 16T und 20°C mit Tau (--) und
Siedelinie (y) und kritischem Punkt (A).
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150 T=20°C

T=160°C /

Abb. 3.3: Phasendiagramm fiur Toluklohlenstoffmonoxid bei 16@ und 20C mit Tau (--)
und Siedelinie (y).
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Abb. 3.4: Phasendiagramm fiifoluotWasserstoffbei 160°C und 20C mit Tau
(--) undSiedelini¢ Y. )

3.2.2 Explosionsgrenzen

Toluol besitzt bei Umgebungsdruck einen Flammpunkt %61i56] Das bedeutet, daBsluol

bei Umgebungsdruck ab einer Temperatur v@nenztindfahiges Damjhfuft Gemisch bildet.

Gemal der europs&hen Norm EN 60079 isbluolder Explosionsgruppe 1l A und der Tempe-
raturklasse T1 zugeteilt. Dies macht eine sicherheitstechnische Betrachtung beziglich der Explosi-
onsgrenzen notwendtgy/]
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Die untere bzw. obere Explosionsgrenze (kurz: UEG und OEG) beschreiben dabei den unteren
bzw. oberen Grenzwert der Konzentration eines brennbaren Stoffésl(fakiin einem Ge-

misch mit Luft, bei dem sich nach der Ziindung eine von der Zindquelle gigabREmme

gerade nicht mehr selbststandig fortpflanzen[&@h®ind die Konzentrationen des Stoffes zwi-
schen UEG und OEG besteht die Gefahr der Flammenfortpflanzung, die auch als Explosionsge-
fahr bezeichnet wird. Literatterte fur die UEG und OEG bei verschiedenen Temperaturen sind

in Tabelle3.2 zusammengefasst.

Tabelle 3.2: Explosionsgrenzen flr ein Sauersloffiol Gemische bei unterschiedlichen Tem-

peraturen.
Bedingungen UEG OEG USG Quelle
P / bar T/°C | vol% Toluol vol% Toluol  vol% O2
1 25 1,2 - - [58]
1 25 - - 11,6 [58]
1 180 0,75 8 - [56]
1 250 0,83+0,02 - - [59]
1 220 - 8,7+0,1 - [59]
1 190 0,93 8,59 - Gl.31
1 190 1,01 7,72 - Gl.31

Die in den letzten beid&eilen inTabelle3.2 angegebendixplosionsgrenzen wurden mit Glei-
chung3.1 berechne Diese beschreibt naGloethalst al. die Temperaturabhangigkeit der Explo-
sionsgrenzefd9]

Y,
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Dabei beschreit® "0Y die Explosionsgrenze bei der Tempeiatar A @'Y die gesuchte
Temperatur undie Konstantehdie Anderungsrate der Explosionsgrenzen mit der Temperatur.

Die furdieBerechnung verwendeten ParansiterinTabelle3.3 angegeben

Tabelle 3.3: Verwendet®arameter zur Berechnung der Explosionsgrés&en

Offene Behalter Geschlossene Behalter
Explosionsgrenzer E GT)/ vol.% ¢y % EGT)/ vol% ¢/ %
Oben 7.8 0,06 6,9 0,07

Unten 1.19 -0,13 1,42 -0,13
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Fur den Fall einer Zindung eines explosionswilligen Gemisches kann eine maximale Druckerho-
hung um einen Faktor 7,7 auftrdtei] Diese tritt bei einer stochiometrischen Zusammensetzung
Vony, o7 27 8%io Luft auf.

Ein weiterer wichtiger Parameter fuir die Einschatzung der Explosionsgefahr ist die Ziindtempera-
tur. Die Zundtemperatur ist die niedrigste Temperaturhaifien Oberflache, bei der die Ent-
ztndung eines brennbaren Daipft-Gemisches stattfindgi7] BeiToluolliegt die Zindtem-

peratur bei Umgebungsdruck bei 83%ind nimmt mit zunehmendem Druck[a®] Fur eine
Abschatzung der Zindtemperatur bei erhdhten Driicke wurdefb@laingegebenen Messwerte
linearextrapoliert. Demnach sinkt die Zundtemperatur fir Dricke Uber 8dter 200C ab.

Da die durchgefuhrt&xtrapolatiorauf nur wenigen Messpien basiert ist diese jedoch nicht
belastbar. Die Zundtemperaturen fur erhohte Dréokeendaher als Schatzwert angesehen

werde.

Dennoch gilt: Entsteht wéahrend eines Versuches mit einem Betriebsdruckaram B6il3en
Reaktor eine Gasphase hat tese nach dem in KapigPR.1lberechneten Phasengleichgewicht

in der Gasphasg#nen Sauerstoffgehalt W = 92,7 vol.%Bei einem reineé®auerstoffroluol
Gemist ergibt sich demnach eifi¢luolkonzentration vog, . G 7,3 vol.%swomit die ent-
stehende Gasphase ziundfahignistiesem Fall bildet die hei3e Reaktorwand mit einer Tempera-
tur von ca. 200C eine potenzielle Zindquelms Entstehen einer zusammenhangenden
Gasphasedie in Kontakt mit der Reaktorwand kommen kannmuss daher zwingend ver-

hindert werden.

Um bei der Entstehung einer Gasphase wahrendveirseshes den Systemdruck erhéhen zu
konnenwerden alle Messreihem Betriebsdriicken kleiner 88 durchgefuhrt.

Tabelle3.4 fasstdie wichtigsten in dieser Arbeit berlicksichtigten Kennzahlen zur Einschatzung
der Explo®nsgefahr zusammedie Versuchsanlage ist nach allgemeinen Explosionsrichtlinien
als Explosionszone 2 einzustyf&f] Das bedeutet, dass bei Normalbetrieb eine explosionsfahige
Atmosphére NICHT oder aber nur kurzfristiftrét) wie beispielsweise wahrend einer Stdrung
oder Leckage. Der Versuchsaufbau-dathfiihrungvurden so angepasst, dass wahrend eines

Versuches keine Gasphase entsteht, wie in Kaitetgestellt.
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Tabelle 3.4: WichtigeKenngréf3en zur Beurteilung der Explosionsgefahr.

Kenngrol3e Wert Quelle
Obere Explosionsgrenze 0,75 vol.% [56]
Untere Explosionsgrenze 8,59 vol.% Gl.31
Untere Sauerstoffkonzentration | 11,6 vol.% [58]
Maximale Druckerh6hung 7,7 - [56],
[59]
Zundtemperatur b@= 1bar 535 °C [56]
Flammpunkt 6 °C [56]
Mindestziindenergie 0,232 mJ [56]
Explosionsgruppe A [57]
Temperaturklasse T1 [57]

3.3 Experimenteller Aufbau

Der experimentelle Aufbau zur Untersuchung der Kinetik einéiGagreaktion, wie iAbb.

3.5als Fliel3bild dargestellt, besteht aus einem beheizten Reaktor (A) und einem gekiihlten externen
Umlauf.

Der Reaktor ist als Sichtzelle gestaltet und, Wigbir8.6 als Schnittzeichnung dargestellt, fur

diese Arbeit von der Firma SITHB@hpressurelechnology angefertigt. Er verflugt Uber eine
integrierte Heizung und ist fur einen Betrield éimperaturen bE00°C und Driicke bis 200 bar
ausgelegt. Hierbei wurde ein Sicherheitsfaktor von 4,5 bertcksichtigt. Damit kann der Reaktor der

Druckerhdéhung im Falle einer Explosion bei Betriebsdriicken von bis zu 115 bar standhalten.

Das Volumen des Rktors betragt 420L, womit sich ein Drue¥olumenProdukt von

P YrR=8 b dlLri tergilst. Da das DrueolumenProdukt kleiner 100 und das Volumen des
Reaktors kleiner 1 Liter ist, fallt der Reaktor (gemaf Artikel 4 Absatz 1 Richtlinie 2014/68/EU)
nicht unter die Druckbehélterverordni2@fl4/68/EU.

Der Reaktor wird als kontinuierlicher, idealer Ruhrkesselg@mgiuousstirredtank reactoy

kurz: CSTR) betrieben. Der Rihrer ist von unten an den Reaktor montiert. Dies bringt zwei Vor-
teile mit sichZzum einen wird der Schaft des Rihrers mit Flussigkeit geflutet, womit es keine M6g-
lichkeiten fur eine verstecke Gasphase im Reaktor gibt. Zum anderen ist so der Kopf des Reaktors
Uber zwei gegentiberliegende Schaufenster mit einem Durchmessanvensshbar. Entsteht

wahrend der Reaktion eine Gasphase, so ist dies optisch detektierbar. Somit kann diese entweder
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PhCH —P

Abb. 3.5: R&I Flussdiagramm des experimentellen Aufbaus fir die Untersuchung der Kinetik ei-
ner GasFlussigreaktion in homogener Flussigphase. A: Hocl8lcintkellenreaktor, B:
Durchlaufkiihler, C: Wasserabsorber, D: Zahnringpumpe, E: Sichtfenster, F: Uberdruck-
ventil, G: ATRFITR-Spektrometer, H: online Sauerstoffanalytik, I: Einheit zur Sauerstoff-
dosierung, J: Dosierung von Toluol und Druckhaltung, K: Einheit zur Aufbereitung des
Toluols, L: Vakuumpumpe.

Uber ein Feindosierventil am Kopf des Reaktors abgelassen werden oder durch eine Erhéhung des
Druckes wieder eingelost werderb. 3.7 zeigt den Blick durch das beschriebene Sichtfenster mit

und ohne Blasenbildung. Am Boden sowie am Kopf des Reaktors sind seitliche Anschliisse in
einem Winkel voA5° angebracht (siefbb. 3.6 links). Des Weiteren sind am Kopf des Reaktors
insgesamt drei Anschliisse angebracht, wortiber der héchste Punkt desz BRegdkdyoy ist.

Analytik und Prozessapparaturen sind an den gekihlten, externen Umlauf angebracht. Eine kon-
stante Zirkulation voh Or:q—ll \r/]vird mittels einer Zahnringpumpe (D) aufgepragt. Die Temperatur

des heifl3en Reaktionsgemisches wird direkt nached&torRustritt mit einem Durchlaufkihler

auf Raumtemperatur abgesenkt. Die niedrige Temperatur im Umlauf bringt mehrere Vorteile mit
sich. So werden durch die Temperaturabsenkung die ablaufenden Reaktionen gestoppt. Weiterhin
kann angenommen werden, dags der Zerfall instabiler Zwischenprodukte wie beispielsweise
Peroxidestark verlangsamt. Ferner wird die Explosionsgefahr wahrend des Einloseprozesses des
Sauerstoffgases deutlich reduziert und die reduzierte Temperatur erweitert das Spektrum maoglicher
Analysemethoden und vereinfacht dessen Handhabung und KalitNechriem Durdauen

des Umlaufs wird das entnommene ReakéomsgrdemReaktor zurtickgefihrt.
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SchnittA-A

Abb. 3.6: Zeichnung des Hochdrug&knetikreaktors. Links: Vertikaler Schnitt durch den Reak-

tor, rechts: Schnitt durch den Reaktorkopf.

Abb. 3.7: Blick durchden Hochdruciinetikreaktoohne Gasbildung (links) und i@iasbil-

dung (rechts).

Der Umlauf selbst ist in Strémungsrichtung mit den folgenden Baugruppen ausgestattet:

1
T
T
)l
T

einemDurchlaufkihler (B) mit

einemWasserabsorbgt),

einerZahnringpumpe (D),

einemSichtfenster (E) zur frihzeitigen Erkennung einer entstehenden Gasphase,

einemUberdruckventil zur Gewahrleistung der Prozesssicherheit (F),
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1 einemabgeschwéchterotalreflexiond Fourier Transformatiomfrarot Spektrometer
(kurz: ART-FTIR) SpektrometgiG),

1 einerAnalytikeinheit (Hxur Erfassung der geldsten Sauerstoffkonzentration sowie zur
Entnahme flussiger Proben fur eine offline Konzentrationsbestimmung,

1 einerSauerstoffdosierung mit einem zugehdrigen statischen Mischer (1), und

1 einerHochleistingsflissigkeitschromatograggkigz:HPLC) Pumpe fiir die Druckrege-

lung und Dosierung voroluol (J).

Die zugeflihrte Gasmenge wird elitem Massendurchflussre¢gergl.: MasBlow Controller,

kurz: MFC) der FirmAronkhastdosiert. Diesem ist ein Pufferbehalter von 4 Litern vorgeschaltet,

der zur Abfederung von Druckschwankungen dient, die vom Druckminderer der Gasflasche ver-
ursacht werden. Um ein mdglichst schnelles Einldsen des Sauerstoffs zu gewahrleisten, wird das
Gas iber eine Duse mit einem Durchmesser vonndn@1n den Umlauf eingebracht. Des Wei-

teren erhoht die Duse den Flusswiderstand fur die Flissigkeit und dient so auch als Riickschlag-
ventil, um ein Fluten d&#Cszu verhinderrZwischen Gasdosierung (l) und Sstoffanalytik

(H) ist ein Ruckschlagventil eingebaut, um einen Gasruckfluss in die Sauerstoffanalytik zu vermei-
den.Vor der Zugabe dekoluolswird dieses in einer Aufbereitungseinheit (K) getrocknet und
entgast. Um wéahrend des Beflllens eingdsvassrfreies System zu gewdahrleisten, sind Reaktor

sowie die Einheit zUluolaufbereitungn eine Vakuumpumpe (L) angeschlossen.

Die wichtigsten Teile des Aufbaus werden im Folgenden genauer erlautert.

3.3.1 Entgasen und aufbereiten des Toluols

Abb. 3.8: R&l Flussdiagramm der mehrstufigeribereitung desoluok.

Das verwendetEoluolwurde vor der Dosierung in den Reaktor getrocknet und entgast, um die
Reproduzierbarkeit der Versuche zu gewahrleisten und méglilgsinertgas in den Reaktor
einzuschleusen. Die Aufbereitung durchlief hierbei mehrere Schittabhie3.8 als Fliel3bild

dargestellt und nachfelyl erlautert.
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Im ersten Behélter (siefeb.3.8) wurde daFoluolzur Trocknung uiber einerdMolekularsieb
gelagert. Die zusatzliche Sattigung der Flussigkeit mit Argon stellte das Vertreiben eventuell gelos-
ten Sauerstoffs sicher.

Mittels eines Druckgradienten wurde die Flussigkeit in den zweiten Behalfds(si8)ege-
pumpt. Um moglichst wenig Inertgas in den Reaktor einzuschigustnn einem zweiten
Schritt das Austreiben des Argons durcaudgepragtes Vakuwsatt. Bei Raumtemperatur siedet
Toluolbei 37mbar[60] Umdas VerdampfestesToluolszu vermeiden, wurde das Vakuum daher

nicht unter 5@nbarabgesenkt.

Da die fur die Dosierung verwendete HfHU@pe nicht aus einem Unterdruck ansaugen kann,
wurde das aufbereit@teluolin einem dritten schlagk, gasdichten Behalter unter Vakuum gela-

gert und fur die Dosierung mit einem leichten Uberdruck an Argon beaufschlagt. Die Beaufschla-
gung fand am Kopf des Behélters stgthrend da$oluolam Boden des Behalters fir die Do-
sierung entnommen wurde. Eioklanke Bauform des Behalters erhoht dabei die Diffusionszeit
des Argons vom Kopf bis an den Boden und gewahrleistet damit ein Minimum an geléstem Argon.
Da Argon nicht an der Reaktion teilnimmt, haben kleine Mengen an geléstem Argon keinen Ein-

fluss auf @i Reaktionskinetik.

3.3.2 Bestimmung der gel6sten Sauerstoffkonzentration

Die Erfassung der gelésten Sauerstoffkonzentration spielt schon seit je her eine wichtige Rolle fur
biologische und chemische Prozf&gBeSchon 19 beschrieben Stern und Volmer in der nach

ihnen benannten Gleichung den Zusammenhang zwischen dem Sauerstoffgehalt einer Losung und
der durch den Sauerstoff verursaci@eenching der Fluoreszenz eines zugegebenen Farbstoffes

[62] Meist wurde hierbder Sauerstoffgehaltwassrigen Lésungen bestimmt. Dieselbe Bestim-
mung in organischer Phase gestaltet sich jedoch schwierig. In den vergangenen Jahren wurden
hierfir Methoden unter Verwendung von Drucksprufigeation Elektronenspinresonaornd
Chromatographieorgestellf61], [63)[65] wobei keine dieser Methoden eine kontinuiediche
lineMessungler Sauerstoffkonzentration ermdglicht. Hierfir kommen lediglich elektrochemische
Methoden wie die ClaB{ektrode odephotochemisch®lethoden unteQuenchungines lumi-
neszierenden Farbstoffes-rageFur beide Methoden wurden nur sehr wenige Anwgeraim
organischer Phase vorgestellt. Bei der Methode deEl€kirkde fiihrt die organische Phase
meistzum Quellen der verwendeten Membrane, beplieionchemischeSonden lasst sie die
Polymereinbettung des Farbstoffes schwellen oder greift deoffFsetst af6l], [63]
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Es konnten nur zwei kommerzielle Sensoren gefunden werden, die abeh deg Herstellers
den Sauerstoffgehait organischer Phase bei den verwendeten Betriebsbedingungen mit einem
erhohten Druck von bis zu 100 bar erfassen kdnnen. In der vorliegenden Arbeit wurden daher

folgende Methoden zur Messung der geldsten Sdkengtentration entwickelt bzw. getestet:

1 Photochemisch@®estimmung des Sauerstoffgehaltes mitFoleBtingsolvefiesistent
OxygeRrobder FirmaPyroScience

1 Elektrochemische Bestimmung mitldsemittelresistent€iarkElektrodeOrbispheter
FirmaHach
Volumetrische Bestimmung der Gasphase
Konzentrationsbestimmung der Gasphase eines kleinen Seitenabzugs.

Die ersten drei Methoden fiihrten bei den verwendeten Betriebsbedingungen nicht zu einer erfolg-
reichen, kontinuierlichen und zuverlassigen Aufzeichnung der geldsten Sauerstoffkonzentration.

Eine detaillierte Ausfihrung dieser drei Verfahren ist im AAlBngfinden.

Die Konzentrationsbestimmung der Gasphase eines kleinen Seitenabzuges mittels einer kontinu-
ierlichen Entgasung, Phasentrennung und Gasanalyse zeigsefedpdirgebnisse. Die Ent-

wicklung diese Methode fand im Rahmen dieser Dissestationnd wird nachfolgend néher
erlautert. IMAbb. 3.9 ist die Methode als Fliel3bild schematisch dargestellt.

Gas Analyse

inerer
Sandard

Fillstands
kontrolle

Flassigprobe

Abb. 3.9: R&l Flussdiagramm der Sauerstoffanalytik desdunlgeltsten Sauerstoffs bei erhdh-
tem Druck.

Fur die Analyse der gelosten Sauerstoffkonzentration wird dem gekihlten Kreislauf kontinuierlich

ein kleiner Volumenstrom des Remsgemischs von 1 bis 2 g/min entnommen. Um den Druck

im Reaktor konstant zu halten, wird kontinuierlich friSablasl mittels einer HPLC Pumpe (I

in Abb. 3.5) nachdosiert. Die damit erzeugte Verdinnung der Reaktionsmischung muss in der

spateren Versuchsauswertung bertcksichtigt werden. Fiur die Aufzeichnung der entnommenen

Menge des Reaktionsgemisches kommt ein Massendurchflussmesser (dfigiv Wistes,
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kurz: MFM) zur Anwendung. Mittels eines Uberstromventils wird der entnommene Volumen-
strom sprunghaft auf Umgebungsdruck entspannt, der aufgrund der geringen Loslichkeit von Ga-
sen inToluol bei Umgebungsbedingungen zu einer Entgasung fuhrt.nmreinbgeschalteten
gekuhlterPhasenseparataird die Gasphase von der Flissigkeit getrennt und durch einen be-
kanntenStickstofflnertgasstronfinerter Standard) verdinnt. Eip@aramagnetischezw. eine
FTIR-Gasanalysmisst die Konzentrationen von Sawdf,sKohlenstoffmonoxidund Kohlen-
stoffdioxidim resultierenden Gasstrdtmhlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid treten dabei

in sehr kleinen Mengen auf, weshalb sie im Folgenden nicht mehr explizit erwahSieveirtn

jedoch in allen Berechnungaa atomaren) Bilanzen des Sauerstoffes beriicksichtigt.

Ausgehendon den bekannten Messgrol3enMassenstroexdes entnommenefiReaktionsge-
mischsM[,| ,,dem Volumenstrom désertgasstrom¥, ,, . sqwie der Gaskonzentrationgy, °
X & %30, IM ausstromenden Gaginnen die Konzentrationen der im entnomméteaktions-

gemisch gelost@asexb,, Xt o XG4, mit den nachfolgenden Gleichungerberechnetverden.

, W
0w -
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5
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5 32
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Dabeiista =8 , wdiﬁideale Gaskonstante stehtfir den jeweiligen MolenstramdV

fur den jeweiligen Volumenstrom. Fur die Berechnungen ist es wichtig mit Standardbedingungen
vonTS 'H0A & 2 7KBundp® '#'1 0 1 Azuhlekhnen, da die gemessenen Volumernvias-

senstrine stets auf Standardbedingungen bezogen sind.

Die Menge des ifoluol zurtickbleibenden Sauerstoffs kann, wie in den Voruntersuchungen in
Kapitel 3.2.1gezeigt, vernachlassigt werd@#ne zusatzliche Kihlurigs Phasenseparatasf

4 °C mittelseines Doppelmanteal sichereine bestmogliche Entgaswmgl reproduzierbare Be-
dingung die Entgasg und Phasentrennubgistarken saisonalen Temperaturschwankungen der
Laborumgebung.
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Eine Erhohung der Temperatur im Bereich des Uberstromventils kann die Dynamik der Entga-
sung beschleunigen. Allerdingst&iiies zu zusatzlichen Schwankungen und ilitatater Ana-
lyse, wie in Anharfg3.3gezeigt. Aufgrund der erhéhtSctvankungen wurde auf die Beheizung

des Uberstromventils fir die durchgefiihrten Messreihen verzichtet.

Die im Phasenseparatabgeschiedene Flussigkeit wird in einer Glaskapillssfrgdég und
Uber eine Fullstandsregelung in Volumina yohabgelassen. Die abgelassene Flussigkeit kann
anschlieBend fur eine Konzentrationsbestimmung der fliissigen Komponenten miteis-Gas

matographie verwendet werden.

In der Literatur konnte keirrgleichbares Messsystem fiir die Konzentration eines in organischer
Flissigkeit gelosten Gases bei erhéhtem Druck gefunden werden. Daher soll die Funktionsweise
der entwickelten Sauerstoffanalytik im Folgenden mittels eines Sprungversuchs ohne Reaktion bei
Raumtemperatur validiert werden. Hierbei wurde Sauerstoff drei Mal mit dem maximal moglichen
Volumenstrom sprunghaft in den Versuchsaufbau zudAsierB8.10 zeigt den Vergleich der

dabei gemessenen Konzentration des gelésten Sauerstoffs unter Verwendung der vorgestellten
OnlineAnalytik( yzu der Bilanz des eimnd ausstromenden SauerstefjsBeide Kurven lie-

gen nahezu komplett Gbereinander.dlietliab Minute 100 kommt es zu einer kleinen Abwei-

chung. Die kontinuierliche Abnahme der gelésten Sauerstoffkonzentration zwischen den einzelnen

- .O2 Bilanz
> 0, Analytik
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_ 2l “
<
3
g 951
~
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Abb. 3.10 Vergleich demit der entwickelte@nline Analytik gemessenKionzentratiordes ge-
I6sten Sauerstoffs yund der Bilanzon einr und ausstromendem Sauerstefffir ein
Versuchohne Reaktionund mit sdrittweiser Sauerstoffzugabe bet 25°C und
p = 70bar, aufgetragenmolso Giber deWersuchsdauer
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Sprungen resultiert aus der kontinuierlichen Enthahme eines kleinen Stromes an Reaktionsmi-
schung fur die Analyse des Sauerstoffgehaltes wie zuvor beschrieben. Um den Druck konstant zu
halten, wurde frisch&sluol zudosiert.

3.3.3 Bestimmung der Konzentrationen in der Flussigphase

Fur die Analyse der flissigen Proben kamggient7890AGasChromatograph (kurz: GC) mit-
telseines Flammenionisationsdetektlusz: FID) und eine€P-Sil5 CV Kapillarsdulé30m x
0,25mm i. D., 0,2%um Phasendickeym Einsatz. Als Tragergas wurde Helium mit einem Volu-
menstrom vor),9— verwendet. Die Anfangstemperatur der Séaule wurde fur 2 min°&uf 35
eingestellt, dann auf 18D mit einer Aufheizrate von 46- und anschlie3end auf 280 mit

einer Aufheizrate von 25- erhdht. Die Probe (0j.) wurde mit einem Agilent 7693 Auto-
sampler mit einer Splitverhaltnis d0:1 eingespritzt. Die Temperatur des Injektors betrug
250 °C, die des FIEDetektors 300C. Das Ausbrennen der Saule fémid mit 330°C zwischen

den einzelnen Injektionen der Proben gewahrleistet eine konstante Qualitat der Analyse

300

[\
o
(«)
T
|

100

T

Detektorsignal / pA

N 1

4 6 8 10 12 14 16 18 20 22

Retentionszeit / min

Abb. 3.11 Chromatogramm der offline Konzentrationsanalyse éissigén Probe.

Das inAbb. 3.11dargestellte Chromatogramm zeigt auf-dehge das Signal des FID tber der
Retentionszeit (Zeit ab Injektion) auf xtéchse. Die einzelnékmalyterwerden in Form von

Maxima (englPeak¥registriert, die bei unterschiedlichen, fur jaoah/tencharakteristischen
Retentionszeiten auftreten. PeakHoheund-Flache reprasentieren quantitative Merkmale und
verhalten sich linear zu den Konzentrationen der einZelalten irden Proben. Fir jede auf-
tretende Komponente ist hierbei eine Kalibrierung sowie eine ldentifizierung mittels eines Rein-
stoffes oder esgekoppeltanalyseinesGasChromatographeimd eineslassenspektrometers

(kurz: GGMS) nétig. MitteldesGCswerda die Konzatraionen von BenzaldehyBenzylalko-
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hol, Benzoesaur&lethylp-Benzochinon whBenzylbenzoarmittet. Benzylbenzoatienthier-
bei als Beispiel fir Molekile mit zRleenylringerFerner wird die Konzentration voiiKreso|
m-Kresolundp-Kresolals Gruppe berechnet, da diese nur als Mischung k&auflich zu erhalten sind

Tabelle 3.5: Retentionszeiten der einzelAeralyten

Analyt Retentionszeit / min
Wasser 4,142
Toluol 5,967
Benzaldehyd 8,969
Methytp-Benzochinon 9,714
Benzylalkohol 10,252
Kresoll 10,637
Kresol2 10,961
Kresol3 12,119
Benzoesaure 12,462
Benzylbenzoat 17,541

und aufgrund dedtereometriricht mittels GEMS Analyse unterscheidbar sind. Die Konzentra-

tion von Wasser kann nicht quantitativ berechnet werden, da Wesset ivicht |6slich ist und

sich an der Glaswand des Probenflaschchens absetziro&puren von Wasser nachweisbar,

die Konzentrationen korrelieren aber nicht mit den zugegebenen Mengen an Wasser (siehe Anhang
A.3.4). Die Konzentration vom Edukaluolwird nicht Gber GC bestimmt. Abb. 3.11ist bei-

spielhaft ein GC Chromatogramm mit den verschiedEakzler Stoffe dargestellt. Tabelle

3.5ssind die dazugehdrigen Retentionszeiten der Komponenten angegeben.

Um die Qualitat der GBnalyse sicherzustellen und um eine Drift ausschlieRen zu kdnnen, wurde
bei jeder Messung eine Standardldsitlggmesseiese besteht aus einerdreken Konzent-

ration vonBenzoesauy@8enzaldehyd und Benzalkohol gel6st in Methaeahitfer Standard

mehr als 5 % von der bekannten Konzentration ab, wurde das GC uberpruft und die Messung
erneut durchgefuhrt.

3.3.4 Bestimmung derPeroxidkonzentrationin der Flissigphase

In den erhaltenen Proben wuBlenzylhydroperoxi(kurz: PhCH200H mittels zusatzlicher
GC-MS-Analysen bei der analytischen Abteilung des Institutes fir organischen Chemie der Uni-
versitat Stuttgart als hauptsachliRg®xidkomponentdentifiziert. Fir die gekoppelte M&

Messung kam ein Hewlett Packard3880 Serie Il mit einer PBHT-Saulé15 mx 0,25 mm.

D., 0,2um Phasendicke, Tragergas: Helium) und &memgamMAT 95 Massenspektrometer
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mit einer Quelltemperatur von Z0zur Anwendung. Die Temperaturen befanden sich wahrend
der Analyse stets unter 2&Qum die Zerstorung d&eroxidezu vermeiden.

Die direkte Reduktion von Hydroperoxiden zu ihrem korrespondierenden Alkohol durch Phos-
phite und Phosphine ist bei der Asatler Autoxidationsprodukteein haufig verwendeter An-
satz[7], [15], [17], [68]68] Fur die Bestimmung deeroxidkonzentratiowurde jede flissige
Probe ein zweites Malt der in KapiteB.3.3eschriebenen GRethode analysiert. Der zweiten
Probe wurddriphenylphosphifkurz: TPP) zugesetzt. Dabei reduziert das zugeddtitat
vorhandenen Hydroperoxide gemaf GleicBi3mu dem entsprechenden Alkohol Tinghhe-
nylphosphinoxidkurz: TPPO). Bei der Reaktion entstehen keinerlei Nebenpwiiikétone
oderAldehydd67]

R-OOH + TPP¢ R-OH + TPPO 33

Um eine vollstandige Umsetzung des Hydroperoxids zu gewahrleisten, wurde TPP den Proben
stets in stochiometrischen Uberfluss zugegebeReRigidkonzentratiokonnte anschlieRend

anhand der Differenz der Alkoholkonzentration in der Probe mit und ohbeStif#nt werden.

Bei der Analyse deeroxidkonzentratiogewahrleistete die folgende Verfahrensvorschrift eine

reproduzierbare Qualitat der Analyse:

Die TPRLOsung besteht aBs g TPP in 17,4Tluolgeldst.
Die TPRLOsung wirdeden Tag neangesetzt
Auf 500 uL der Probe wird 250 pL der qRBung pipettiert (Mischungsverhaltnis 2:1).

Vial verschlieRen und schitteln, bei AnwesenhePemxiderkommt es zu einer War-

= =4 4 =

meentwicklung!
1 Probe fur Ih ruhen lassen, um eine Umsetzun@dexidezu ermodgehen.
Analyse der Probe n@iC-FID mit der in KapiteB.3.3vorgestellten Methode.

Abb. 3.12 zeigt den Vergleich der Chromatogramme einer Reaksdmang mit (unten) und

ohne (oben) TPP Zugabe. Es ist deutlich zu erkennen, deeskitichendes Chromato-
gramms mit TPP kleiner sind als die ohne. Dies kommt durch die Verdinnung der Probe mit der
TPRLOsung im Verhaltnis 2:1. Bei gleicher Konzemtratnd didPeakFlachenm Chromato-

gramm mit TPP um einen Faktor 1,5 kleiner. Des Weiteren sind im Chromatogramm mit TPP
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Abb. 3.12 Vergleich Chromatogramm einer Reaktionsmischung mit und ohne TPP.

zusatzlichleaksir TPP und TPPO vorhanden. Dd?P-Pealbezeugt die Uberstéchiometrische
Zugabe und damit auch die vollstandige Umsetzung aller Hydroperoxide. TPPO bestatigt das er-
folgreiche Stattfinden der Reduktionsreaktion.

Weiterhin ist deChinonrPeaknur im oberen Chromatogramm zu erkennen. Dies deutet auf einen
Abbau deChinonegemél3e Gleichurdg hin. Demnach wird da&hinondurch die Zugabe des
TPP zumMethylhydrochinomeduziertMethylhydrochinorst inToluolnur sehr schlecht I16slich

und bildet einen milchigen Niederschlag, welcher nach wenigen Minuten nactiegutabes

beobachtet werden kann.

Chinon + TPP ¢ Met@yl hydroch 34

Um ein genaueres Verstandnis fur die Querempfindlichkeiten zu bekommen, wurden mehrere L6-
sungen mit unterschiedlichen Zusammensetzungen der Reaktionsprodukte angesetzt und jeweils
ohne Zugabe von TPP, mit Zugabe von TPP und mit einer Zugabe von THRxiadjeweils

eines davon im stéchiometrischen Uberschuss) im GC an@bisadidd.6 zeigt die Konzentra-

tionen inmolk% der einzelnen Reaktionsprodutiner solchen Messreihe.Pdsoxidwurde das

kauflich erhaltlichtert-Butylhydroperoxiderwendet. Es hat ahnliche Eigenschaften wie das wéh-

rend der Reaktion entstehe®#mzylhydroperoxidnd kommt dessen Struktur sehr nahe, wes-
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halb ein gleiches Vailten in der Reaktionsldsung erwarten wird. Zudem tstteRstylhydro-
peroxidstabil genug, um mit der in Kap&&l. 3eschriebenen GRethode detektiert zu vaden.
Da weder fur daBeroxidnoch fir TPP eine Kalibrierung erstellt wurde, werden hier keine quan-

titativen Konzentrationen angegeben.

In der ersten Spalte dEabelle3.6 ist die Zusammensetzung der Probmalo gegeben. Die
Zugabe von TPP in die Probe flhrt, wie in der zweiten Spalte gezeigt, zu einem Gbivauneer

unter Bildung eines Niederschlages wie zuvor beschreiben. Wird der ProbePERRIdad-
gegebersodasslasPeroxidim stochiometrischen Uberschuss gegeniiber TPP vorliegt, wird das
Chinonnicht abgebaut und es ist kein Niederschlag zu erkennen, wie in der dritteiT &peallee in

3.6 aufgefuhrt Erst bei einer weiteren Erhohung TeP-Konzentrationsodas3 PP im stochi-
ometrischen Uberschuss gegeniiber dem zugegBeemedvorliegt, reagiert sowohl der-

oxidals auch dashinonab und es ist wieder ein Niederschlag zu erkennen. Daraus folgt, dass das
TPP sehr selektiv mit dem zugegebenen Hydroperoxid reagiert. Erst wenn dieses vollstandig ab-
gebaut ist, findet die Umsetzung@eisonszumMethylhydrochinostatt, welches dannsédilt

und einen milchigen Niederschlag bildet.

Tabelle 3.6: Konzentrationen einer Reaktionsmischung ohne Zugabe von TPP, mit Zugabe von
TPP und mit Zugabe von TPP und eiriganoxid

Konzentrationen & ¢ B
Reaktionsprodukte Mix LTRP  + Peroide TPP + TPP £ Peroxid
Benzoesaure 0,7847 0,7517 0,752 0,7635
Benzaldehyd 1,4438 1,4523 1,3994 1,4267
Benzylalkohol 1,1027 1,1027 1,1070 1,1048
methyiBenzochinone 0,0975 0 0,1150 0
m-Kresol 0,1239 0,1221 0,0970 0,1132
Triphenylphosphinoxid 0 0,1013 3,9080 4,3520
Triphenylphosphin 0 Rest 0 Rest
tertButylhydroperoxid 0 0 Rest 0
Niederschlag Nein Ja Nein Ja

Neben der Querempfindlichkdés TPPgumChinonkonnten keine weiteren Querempfindlich-

keiten zu anderen Reaktionsprodukten festgestellt werden.
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Um die Analyse d®&eroxidkonzentratiaru validieren, wurde ein Versuch geman der in Kapitel
3.5angegebenen Bedingungen durchgefihrt. Die Proben wurden anschliel3end sowohl am ICVT
mit der hier beschriebenen Methode, als auch bei der analytischen Abteilung der organischen Che-
mie der Universitat Stuttgart (I0C) analysténtVergleich der Messungen isAbb. 3.13dar-

gestellt. Sieeigt den zeitlichen Verlauf der KonzentratiorBeegylhydroperoxideie sie am

ICVT gemessen wurden in Schwarz unBekgf-lacherder am I0OC durchgefiihrten Messungen

in Rot. Der Vergleich zeigt einen qualitativ ahnlichen Verlauf. Wahrend sich zu Beginn des Versu-
ches eine hoheeroxidkonzentratioginstellt, nimmt dieseach 150 min stark ab und bleibt auf

einem niedrigen Niveau. Ein quantitativer Vergleich ist hier nicht moglich, da bei den Auftrags-
messungen eine andere Methode verwendet wurde und keine Kalibrierung vorhanden war. Um die
Peroxideauch im GC zu erkennemjrden die Reaktionsprodukte kalt irkdigillarsaulaitiiert.

Des Weiteren kam eine pol@i@Sil 13 CBKapillarsauleum Einsatz. Wohingegen bei der in
Kapitel3.3.3beschriebenen Analyse uipolareCP-Sil5 CVKapillarsaulgerwendet wurde.

Dennoch bestatigt der Vergleich den qualitativen VerlaBedeidkonzentratiodurch zwei
unabhéngige Messungen. Womit die entwickelte Analyse als korrekt undngjesghirawer-

den kann.
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Abb. 3.13 Qualitative Validierung der AnalyseRioxidkonzentraticals zeitlicher Verlauf der
Konzentrationen (schwarz, linke Achse) wie sie am ICVT gemessen wurdelRaaid der
flachen(rot, rechte Achse) der Auftragsmessungen am IOC.

3.4 Anlagensicherheit
Aus Sicherheitsgriinden wird der Systemdruck standig tberwacht und geregelt. Das&ystem ist
hezu vollstandigit Flussigkeit gefillt. Es befinden sich dediglichsehr geringe Mgen an
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Gasphase, bevor diese sich geldst hat. Deshalb ist die Druckregelung ein sehr empfindlicher Pro-
zess. Bei einem unerwarteten Druckanstieg halt das UberdruckveAtilb(RB.B) den Druck

unter einem definierten Wert von 110 bar und entspannt das Reaktionsgemisch bei einer Uber-
schreitung dieses Drucks in einen Auffangbehalter. Im Falle eines Druckabfalls wird die Bildung
einer Gasphase im Reaktoeridie Sichtfenster, die den hdchsten Punkt im System bilden, standig
Uberwacht. Wird eine Gasphase erkannt, wird die Sauerstoffdosierung unverziglich abgeschaltet
und der Druck durcEufihren vonToluol (J inAbb. 3.5) erhdht. Dieses Verfahren stellt sicher,

dass nur winzige Blasen mit einem kleinen Gasvolumen im System vorhanden sind und sich bis
zum Eintritt in den Reaktor in der Flissigphase gelbehhEin&oharentegrol3e Gasphase

muss vermieden werden, da die Explosionsgefahr mit zunehmendem Volumen steigt, wie in Ka-
pitel 3.2.2erlautert.

Im Falle einer éckage ist das austretendiiolSauerstoftsemischals potenziell explosionsfa-
hig einzustufen. Um die Explosionsgefahr auch fur den Fall einer Leckage auf ein Minimum zu
reduzieren werden folgende MalRhahmen ergriffen:

1 Sichtprufung zu Beginn jedes VersacNach der Befiillung und dem Erreichen des ge-
winschten Betriebsdrucks wird die Versuchsanlage auf Dichtheit geprift. Leckagen mus-
sen behoben werden, bevor Sauerstoff zudosiert wird.

1 Isolation einzelner Anlagenpartien: Im System sind mehrere Handwgeititacit, um
einzelne Teile der Anlage wie den Reaktor, die Pumpe oder die Probenahme und die Sau-
erstoffDosiereinheit zu isolieren. Sollte wahrend eines Versuches eine Leckage auftreten,
kénnen nicht betroffenen Anlagenteile isoliert werden. Dadurchewinddert, dass in
den jeweiligen Anlagenteilen ein Druckabfall entsteht. Denn das damit verbundene Entga-
sen der sauerstoffreichen und explosionsfahigen Gasphase geht mit einer erhéhten Explo-
sionsgefahr einher.

1 Gewahrleistung einer hohen BelilftungskieeTeile des Versuchsaufbaus, dig ohiol
in Bertihrung kommen, sind in einem bodentiefen Laborabzug installiert, wodurch eine
Ansammlung einer potenziell explosionsfahigen Gasphase verhindert wird.

Des Weiteren ermdglicht das Arbeiten in einem Adeaugicheren Umgang mit allen
verwendeten Chemikalien.

1 Vermeidung von Zindquellen: Um eine Zindung einer potenziell explosionsfahigen Gas-
phase zu vermeiden, werden soweit mdglich alle Ziindquellen aus dem Abzug entfernt. Aus
diesem Grund sind der Schaltaokr diverse Anzeigen und die Regelung des Aufbaus
aul3erhalb des Abzuges installiert. Ferner ist die Stromversorgung aller im Abzug installier-

ten Anlagenteile an die Stromversorgung des Abzuges gekoppelt. Sollte der Abzug, und
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damit die Beluftung ausfalleverden auch alle elektrischen Gerate im Abzug, und damit
alle elektrischen Zundquellen, abgeschaltet.

Der Reaktor stellt hierbei keine Ziindquelle dar, da der Heizmantel des Reaktors eine Ma-
ximaltemperatur von 28Q nicht Uberschreitet. Wie in Kapg&l.2gezeigt liegt die Min-

destziindtemperatur einer explosiva@nolmischungleutlich héher: bei 53€.

3.5 Versuchsdurchfiihrung

Sofern nicht anders angegebarmden a# Versuche bei einer Temperatur Tenl 9/ Q@nd

einem Systemdruck vers 7 ® adurchgefuhrt. Zuerst wird der Reaktor auf die gewiinschte
Temperatur aufgeheizt und die Druckregelung aktiviert. Mit der Zugabe von Sauerstoff startet die
eigentliche Untaushung zur Reaktionskinetik. Der Volumenstrom des zudosierten Sauerstoffs
bleibt wahrend des gesamten Versuches konstant und wird zwischen den Verszld’.ﬁ[ir:etn:]von
bismaximab d:%';variiert Diese Volumenstrome korrelieren, normiert auf das Reaktorvolumen,
auf5 2 h—;‘% rt])isl 8 F%LTnl nAIIe 20 Minuten werden flissige Proben entnommen und wie in
Kapitel3.3.3und 3.3.4dargelegt analysiert.

3.6 Ergebnisse und Diskussion
Im Folgenden werden die experimentellen Ergebnisse anhaaligeimesnen Versuchsablaufes
dargestellt sowie die Reproduzierbarkeit der Versuche und der Einfluss der Betriebsbedingungen

Ruhrleistung, Betriebsdruck und Wandeffekte studiert.

3.6.1 Versuche mit konstanter Sauerstoffdosierung

Die in Abb. 3.14 dargestellteaxperimentellen Daten zeigen einen Versuchsablauf Giber der Ver-
suchszeit bei Temperaturen von I®0Der Druck wird mittelsine PIReglers auf #far gehl-

ten. Eine Kaskadenverschaltung zweier Pl Regler kontrolliert die Reaktortemperatur. Beim Auf-
heizen tritt aufgrund déinermischeragheit des Reaktors eine Ubertemperatur visralif

Beide Parameter wurden nach dem Aufheizen konstant gehaltébfsizhds).

Die grau eingefarbten Bereiche zeigen dabei-dasdMibfahren der Versuchsanlage. Zum Zeit-

punkt t= 0 Minuten startet die Zugabe des Sauerstoffs mit einem konstanten Volumenstrom (in
diesem Beispi@h,Smg—mni)hDer Zeitraum, in dem Sauerstoff zudbsiarde, isin Abb.3.14weil3

hinterlegt. Der Start und das Ende der Sauerstoffzufuhr werden jeweils durch einen roten Balken
bei einer Versuchszeitrvd= 0 und t= 440 Minuten gekennzeichnet und markieren damit den

fur die Untersuchung der Reaktionskinetik relevanten Zeitrahmen. In nachfolgenden Auftragun-

gen wird auf die grau eingefarbten Bereiche verzichtet.
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Abb.3.14b zeigt den Vergleich der atomaren Sauerstoffbilanz und der gemessenen Sauerstoffkon-
zentration, wiam Kapitel3.3.2beschrieben. Die atomare Sauerstoffbilanz bertcksichtigt alle ein
und ausstromenden SauersiigHe (einschliel3lich kleiner Mengen an CO und CO2 im abgeleite-
ten analytischen Gasstrom) und die stochiometrische MeSmaeastoff, die durch die Reaktion
verbraucht wird. DiKurve deratomara Sauerstoffbilanizeginntnach 100 min linear zu steigen,
wahrend die gemessene Konzentration nach einem kleinen Maximum bei 30 min (vor Beginn der
Saureproduktion) auf einem Niveahe Null bleibt. Diese zunehmende Abweichung, beginnend

mit dem Abfall der Peroxidkonzentration, deutet auf eine Anderung des Reaktionsmechanismus
und eines damit verbundenen Sauerstoffverbrauchs durch eine bisher unbekannte Spezies hin. Die-
ser Verbrautkonnte auf die Produktion von Wasserstoffperoxid.jldowie dem dazugehori-

gen Hydroperoxidradikal (HQ}, wie von Hermans et al. beschrieben (siehe Kapiteurick-

zuftihren sein. Die Addition der Sauerstoffbilanz wirde zu einer akkumulierten Konzentration des

Wasserstoffperoxids und Hydroperoxidradikalsyep + ¢ o; =2 0 0 fithidn.Jedochisd
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Abb. 314 Verlauf eines Versuchs meine Sauestoffdosierung vorVeg,=9 4 —&-,
T = 190°C und p= 70 bar. a) Betriebsdruck und Reaktortempgat8auerstoffbilanz
und gemessene in Tolgadlbste Sauerstoffkonzentration, ¢) Konzentrationsverlauf von

Benzaldehyd, Benzylalkohol, Benzoes&ure und Peroxid tiber der Versuchszeit.
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wederWasserstoffperoxid und HydroperoxidradikderatomarerSauerstoffbilanz oder im ki-
netischen Modell enthaltétierfir gibt es zwei Grinderdens ist die Messung der befldpe-
ziesinnerhalb desntwickelterVersuchsaufbawsd der zur Verfiigung stehenden analytischen
Methodemicht moglich. Zweitenalssteym die Spezies und die Veranderung des Reaktions-
mechanismus korrekt in das kinetische Modell einzubeziehen, eine Reihenesesterdikalt
scheSpezieberticksichtigiverden, diebenfall;micht gemessen werden konrgies fuhrt wie-
derumzu einem sehdetaillierten und komplizierten Reaktionsnetzvi&nkderart komplexes
Reaktionsnetzwerk widerspridatn Ziel dieser Arbeit, ddelastbardsnetisches Modell zu be-
stimmenwie in KapiteB.7n&her erlautert.

Abb. 3.14c zeigt didei einem konstanten Sauerstoffeirtyaigcha Konzentrationsprofilgon
Benzaldeyd BenzylalkohoBenzoesdurend BenzylhydroperoxidNach dem Start der Sauer-
stoffzuggabe zum ZeitpunkttO steigenlie Konzentrationeder Zwischenprodukte Benzalde-

hyd Benzylalkohalind Benzylhydroperoxischnell an. Didldehydkonzentratioist immer et-
washoher als die Konzentration des AlkohNlgch einer Induktionszeit (in diesem Beispiel 50
min) beginnt die Konzentratialer Benzoeséurnear zu steigen. Nach 100 Minuten sinkt die
Peroxidkonzentratioauf ein Niveau naheull und der Astieg deAldehyd und Alkoholkon-
zentration kommt zum Erliegafvahrend sich die Konzentrationen aller Zwischenprodukte auf
einan stationaren Wert einpenddtgigen die KonzentrationderBenzoesaumgeiterinear an.

An dieser Stelle soll dair&ingeviesen werden, dass alle Betriebsbedingungen konstant gehalten
werden. Eine Konzentrationsanderung aufgrund externer Veranderungen kann damit ausgeschlos-
sen werden.

Die Ergebnisse eines VersuchesSaiterstoffakkumulati@mnd inAbb. 3.15 aufgezeigt. Dabei
wird der Volumenstrom des zugefuhrten Sauerstoffs so weit erhéht, dass dieser nicht vollstandig
von der Reaktion aufgebcht werden kann. Dadurch akkuliert der geloste Sauerstioi§ er
schliel3lich seine Loslichkeitsgrenze erwmctlasen im Reaktor zu erkenne waxech einer
Erhdhung des Systemdruckes im Reaktor wurde an diesem Punkt (in diesem Beis3él bei t
Minuten) das Experiment gisherheitsgriinden abgebrodnelem kein weiterer Sauerstoff zu
gefuhrt wurde. Infolgedessen sinkt das Signal der atomaren Sauerstoffiil&6) dbinuten
(sieheAbb. 3.1%). Bei diesem Versuehgeben sich qualitativ &hnliche Konzentisvigoliufe

wie zuvor diskutiert. Wahrend die KonzentrationeBearylalkohalnd Benzaldehyd auf einem
ahnlichen stationareNiveau einpendeln, ist die KonzentrationBlgrzoesaureei Versuchen

mit einerSauerstoffakkumulatistets niedriger als bei Versucloen denen der Sauerstoff kom-

plettabreagierZudem geht der Abfall déeroxidkonzentratioteutlich langsamer \aor.
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Abb. 3.15 Verlauf eines Versuchs netne Sauestoffdosierung vori\/é{J: 11 SLFE

m3mi 'n

T =190°C und p= 70 bar. a) Betriebsdruck und ReaktortempgatBauerstoffbilanz
und gemessene in Tolgdloste Sauerstoffkonzentration, ¢) Konzentrationsverlauf von
Benzaldehyd, Benzylalkohol, Benzoesaure und Peroxid tGber der Versuchszeit.

3.6.2 Reproduzierbarkeit und Einfluss der Betriebsbedingungen

Um die Unabhangigkeit der Messungen von den gewahlten [etnngjusrgenu zeigen, wur-
den zum einen Versuche bei unterschiedlicher Ruhrleshin@.16) und unterschiedlichen
Dricken Abb. 3.17) durchgefihrt. Die Verwenduemes Teflotinlinersschliel3t zudem eine
dominierende Rolle von Wandeffekten Rigse sind im Folgenden dargestellt.

Die inAbb. 3.16dargestellten Konzentrationsverlaufe zweier Experimente mit Rihrgeschwindig-
keiten von 175%)’7 Hnd 700% l%eiidentischer Sauerstoffdosierung zeigebmibhangigkeit des
Reaktionsverlaufes von der Mischintensitagim®i konstanten Temperatur von 16@ einem
konstanten Betriebsdruck vabar wurden alle 30 Minuten flissige Proben entnoommdenit

der in KapiteB.3.3eschriebenen GMethodeanalysi¢r Furdie Auftragung iAbb.3.16wurde

die Benzoesaurekonzentratigewahlt, daie das Endpdukt der Reaktiodarstéit, und damit
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der komplette Pfad der Reaktion abgebildet. Der Vergleich zeigt, dass es keinen Rifluss der
leistung auf den Reaktionsverlauf gibt, solange sie ausreicht, um eine ideale VerriRisaekung im

25

—o— Riihrer langsam

20 ——o— Ruhrer schnell

0 50 100 150 200 250 300

t / min

Abb. 3.16 Vergleich der Konzentration vBenzoesaur@s Funktion der Reaktionszmt Ver-
suchen miRuhrerdrehzahlen von 17#«'0(] 1) un%mmb)a] gineSauestoffdosierung
Z U_ n _ °
vonVé, = 1 8B, T=160°C und p= 55 bar.

tor zu gewabhrleisten. Alle weiteren Versuche wurden mit einer RUhrerdrehﬁﬂﬁlﬂ—%ap]urch-
geflhrt

Um zu zeigendass der fur ein schnelles Einlésen der Gasphase bendtigte, erhéhte Druck die
Reaktionskinetik nicht beeinflusairden Versuche bei Driicken von 50, 70 und QéhHaten-
tischerSauerstoffolsierungson Vé{’: 7 -%%@urchgefﬂhr%bb. 3.17 zeigt die entsprechen-

den Konzentrationsverlaufe der Benzoesaﬁ]ng—oléls Funktion der Reaktionszeit. Eguste-

hen, dass der Betriebsdrudkée Einfliss auf den Verlauf der Konzentration hat,damdit die
Reaktionskinetik nicht beeinflusst. Diesigitt verwundrlich, da einReaktion in einenkom-

pressible Flissigeituntersucht wirdVobei die Inkompressibilitat der flissigen Phase die Unab-

hangigkeit bezlglich des herrschenden Druckes bereits impliziert.

Um weiterhin auszuschlieBen, dass Wandeffekte den Reaktionsverlauf dominieren, wurde der Re-
aktor mit einem Teflemliner (kurz: Thausgekleidet. Der TI verhindert einen direkten Kontakt
der Reaktionsmischung mit der heil3en Metallwand des Reaktors, an welcher die an der Reaktion
teilnehmendPeroxidéevorzugabreagieremder entstehen konnten. Der Konzentrationsverlauf

derBenzoesé&efur einen Versuch mit Tl ist ebenfallé\bb. 3.17flr einer Sauerstoffdosierung
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von Vé{’z 7 Sﬁ, nT: 190°Cund p= 70 badargestellDer Tl beeinflusst den Konzentrati-
onsverlauf nichtvestalbeine dominierende Rolle von Wandeffekten fir den untersuchten Reak-
tionsverlauf ausgeschlossen werden kann.

250

200

phcoon /™M

0 100 200 300 400

t / min

Abb. 3.17 Vergleich der Konzentration vBenzoesaura@s Funktion der Reaktionszeit von Ex-
peri menten bei 50 bar (+), 70-lb&rner) (Thd
im Reaktor bei einS8auestoffdosierung vo\déuz 73 m—;ﬁ—r:r: 190°C und = 70bar

Auch wenrAbb.3.17zeigt, dasd/andeffekte im Reaktor vernachlassigt werden k#&aneargin

Abbau derPeroxide im gekiten Umlaumicht ausgeschlossen werderlskdieser stattfden

sollte, wird er aufgrund der kiihlen Temperaturen auf ein Minimum reduziert. Weiterfihrende Ver-
suche mit dem wahrend der Reaktion entstelgagylhydroperoxidonnten hierbei nicht
durchgefiihrt werden, deeges kauflich nicht erhéltlich ist und am Institut auchsgithietisiert

werden kann.

Weiterhin bestétigekbb. 3.16 und Abb. 3.17 jeweils die Reproduzierbarkeit der experimentellen
Daten. Die inAbb. 3.17 dargestellte auftretende Streuung der Konzentrationskurven fir Zeiten
grofer als 250 min ist stets kleiner 48%. Damit liegt diese innerhalb der tolerierbaren Gren-
zen fur die Reproduzierbarkeit elvetoxidationsreaktion

Neben den vorgedtehn Versuchen zur Validierung des Wisaubaus in Bezug der Reprodu-
zierbarkeit und Ruhenehzahl wurden zahlreiche Versuche zur Validierung einzelner Anlagenteile
durchgefuhrt. Diese sind teilweise in Anhang A aufgefihrt. Fur die Ermittlung demgResddi

tik wurden mehrere Messreihen bei unterschiedlichen Sauerstoffdosierungen durchgefihrt. Die
Ergebnisse dieser Versuche werden in K8@iet Zuge der Validrung des im folgenden vor-
gestellten kinetischen Modells vorgestellt.
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3.7 Modell der Reaktionskinetik

Um diezwor beschriebenen experimentellen Ergebnisse numerisch darzustellen, wurde ein kine-
tisches Modell entwickelt und in dem Simulatiorf3tedlc® implementiert. Da es nicht sinnvoll

ist, eine grofRe Anzahl von Parametern an nur wenigen gemessenen Konzentrationen anzupassen
wurde das modellierte Reaktionssystem so reduziert, dass ausschlie3lich analytisch erfasste Kom:
ponenten berucksichtigt werden. lilgealessen wurden nicht gemessene radikalische und kurz-

lebige Zwischenprodukte vernachlassigt.

Ein einfaches und grundlegendes Modell dieioloxidationst in Gleichung3.5 bis 3.8 sowie
Abb.3.18be<hridben. Es ist gemal der Stochiometrie der Reaktionen das kleinste mogliche Netz-
werk unter Bertcksichtigung der (ZwiseherodukteBenzylalkohoBenzaldehyd urigenzoe-
saureHierbei reagieftoluol mit Sauetsff zu Benzaldehyd urgenzylalkohqlGl. 3.5 und3.6),

wobei der Alkohol ebenfalls mit Sauerstoff weiter zum Benzaldehyd @agidrivelches unter
Verwendung von Sauerstoff d&enzoesautgldet Gl. 3.8).

PhCH+ O, Y PhCHO+ H,0 35
PhCH+ 05 0, Y PhCHOH 36
PhCHO+ 0,5 O, Y PhCOOH 37
PhCHOH + 05 O, Y PhCHO+ H;0 38

PhCOOH

Abb. 3.18 Schematische Darstellung des grundlegenden Reaktionsnetzwerkes wie von Hoorn et
al. in[19]parametriert.
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Ausgehend vodiesemgrundlegenden Reaktionsschesia,esHoorn et al. in[19] vorstellen
und parametrisierten, kdnnen die Konzentrationsverlawtedggsten ZwischenprodulBen-

zaldehydBenzylalkoholind Benzoesaurals Funktion deReaktionszeit numerisch dargestellt
werden(sieheAbb. 3.1%-C).

a)

/ mM

PhCHO

C

/ mM o

PhCOOH

C

Abb. 3.19 Vergleichder experimentelléntund modelliertefy )
grundlegendes Modell ohBenzylhydroperoxitlir a) Benzaldehyd, Benzylalkohol
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c) Benzoesaunend d) Sauerstoff aufgetragen tber der Versuchszeit bei einer Sauerstoff-
dosierungon Vs, = 9 4 m—;ﬁ‘i—,nT: 190°C und = 70bar

Auffallig ist hierbei jedoch die Ubersetrég der Sauerstoffkonzentration eim bis zwei Gro-

RenordnungefsieheAbb. 3.19). Eine solche Auftragung war in der bisherigen Literatur nicht

madglich, da hier @iKonzentration des geldsten Sauerstoffes nicht Uber der Zeit aufgeldst werden

konnte. Stattdessen wurde stets vom thermodynamischen Gleichgeyéghhgen. Da der Re-

aktor in dem in dieser Arbeit entwickelte Reaktorkonzegieésm thermodynamischen Gleich-

gewicht betrieben wird, entsteht die Notwendigkeit den geldsten Sauerstoff direkt zu messen. Dies

wiederum ermaoglich die zeitliche Auftragumggd®sten Sauerstoffkonzentration. Die Abwei-

chung der berechneten zur experimentell ermittelten Sauerstoffkonzentration liegt in derselben

GroRRenordnung wie die Konzentrationen der Zwischenprodukte BenzaldeBguaytalkohol

Daraus lasst sich auf ieiteres, nicht im grundlegenden Modell enthaltenes Zwischenprodukt
schlieBen. Durch die Enterung der G@lethodeum die inKapitel 3.3.4beschriebene Analyse
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derPeroxid&konnte da8enzylhydroperoxias weiteres Zwischenprodukt analytisch eufagst
bestimmwerden.

Die Erweiterung des Netzwerks um Baszylhydroperoxjdihrt zu dem nachfolgend vorge-
stellten Reaktionsnetzw&XkbisR6(sieheéAbb.3.20. Das Netzwerk wird durch die Reakidn
initialisiert, wobéloluolund SauerstoBenzylhydroperoxidilden. ReaktioR1 kann damit als
Zusammenfassung der Initiierungsreaktionen, wie in GleRZhlg2.4 beschrieben, gesehen
werden. In der weiteréropagatioriihrt diebimolekulare Reaktioron zweiBenzylhydroper-
oxidmolekulenn R2 zu Benzylalkohalind Benzaldehyd, wie von Hermans et al. postuliert und
von Sandhiyat al. bestatigl7], [32] Die ReaktioneR3undR4werden aus den grundlegenden
stochiometrischen Reaktionen Ubernommen, wobei BenzaldehBerozdalkohomit Sauer-
stoff zuBenzoesaurezw. Benzaldehyd mit einer Nebenproduktion von Wasser redfiesen.
eine weiterbimolekulare Reaktimon Benzylhydroperoxiait Benzaldehyd, gemal des@ao-
dation desAldehydswie von Hermans urBandhiyan Gleichundg2.13 vorgeshlagen und aus
ancerenAutoxidationsreaktionemwie beispielsweise der Oxidation @golohexamekannt ist.
R6bildet den vorBenzoesauratalysiertederfall deBenzylhydroperoxidgy, wie von Hoorn

et al. und/asvarund Galvorgeschlagen und in Gleich@idb beschriebefl5], [19]

RL PhCH+0,Y PhCHOOH r1=ki P higg [O]

R2  2PhCHOOH Y PhCHOH + PhCHO+ H,0 +0,5Q 2= K2 P hIGOOH

R3  PhCHO+0,50,Y PhCOOH 3=k Ph CHIO]

R4 PhCHOH + 0.5 QY PhCHO+ H0 4= ks P hIGOH [O)]

R5  PhCHOOH + PhCHOY PhCHOH + PhcOOH 5= ks PNHGOOH[ Ph CH(C

R6 PhCHOOH + PhCOOH Y PhCOOH + PhCHO + '6=Ks PhHGOOH[ Ph COC

H20
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PhCHOH

PhCHs %» PhCHOOH
O:

PhCOOH H.O

NI
@

Abb. 3.20 SchematiscHearstellung des Reaktionsnetzwerk3 dieloloxidation

Das erweiterte kinetische Modell trifft die gemessene Sauerstoffkonzentration deutlich besser, wie
der Vergleich der beiden Simulationen mit und Baneylhydroperoxigegenuber den gemes-

senen Sauerstoffkonzentrationen zeigt (8iehe3.21). Um die niedrige Konzentration des Sau-
erstoffes zu verdeutlichen, soll an dieser Stelle auf den SprungArhdenyrAbb. 3.21hinge-

wiesen werden.
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[ ]
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Abb. 3.21 Vergleichder simulierten Sauerstoffkonzentration fur ein Modettmin@ ohndy )
Benzylhydroperoxigegeniber der experimentell gemessenen Sauerstoffkonzentration
aufgetragen tber der Versuchszeit bei einer Sauerstoffdosertigg’= 9 4 —&,

T =190°C und = 70bar

Die CaOxidation de8enzylalkohoJsvie von Hermans et al sbhieben(sehe Gl2.14), welche
Reaktion R4 ersetzen konntal eine weitereimolekulare ReaktiadesBenzylhydroperoxids
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ware, ist nicht im kinetischen Modell enthalten. Aualusieesultierende Produktion von Was-
serstoffperoxid und die Terminierung Uber die Gleichgewichtsreaktion des Wasserstoffperoxids
und Hydroperoxidradikals wurden nicht mit in das Modell aufgenommen zZugruheleliegen-
denEffekte korrekt zu beschreibemijssten mehrere zusatzliche, hauptsachlich radikalische Spe-
zies in das Modell mit aufgenommen werden. Dies wirde zu einem viel grof3eren und komplizier-

teren Netzwerk flhren. Dies ist im Rahmen dieser Arbeit nicht erwiinscht.

Ein weiterer Grund die Terminiaguiiber Wasserstoffperoxid und Hydroperoxidradikal nicht ein-
zubeziehen ist die daraus resultierdmtlerung dese@ktionsmechanismus. Hermans et al. be-
nennen if17]zwar die Anderung des Reaktionsmechanismus, beschreiben abeiteichie

der entstehende Mechanismus mit dem Iggdoaidradikal alhauptséchliche Radikaltrager in-
nerhalb der Kettenreaktion aussieht.

Die Modellreduktion und Vernachlassigung der Existen&/asserstoffperoxighd Hydroper-
oxidradikafiihren zu einesystematischen UberschitzdegKonzentrationevon Benzaldehyd

undBenzoesauravie im folgendeapitel3.9gezeigt

3.8 Parameteranpassung des kinetchen Modells

Das in KapiteB.7vorgestellte kinetische Modell wurde in der Simulationsumgebdia® im-
plementiertDer Versuchsaufbau wurde ladsitinuierlicheRiihrkessel (engtontinuousstirred
tankreactoy kurz:CSTR bei190°C und 70 bagemal den Gleichung@f bis 3.15modelliert

Da die Experimente in homogener fliissiger Phase durchgefihrt werden und dene &pgebe
erstoff sich sofort komplett in der organischen Phase l6st, ist keine weitere Modellierung des Stof-
fubergangs oder anderen Interaktionen zwischen einarn@ddissigphase noétigie Masse

des einstromendéroluolsund Sauerstoffs sirdlirch zeitth aufgelostexperimentadl Daten
gegebenrAus der Randbedingung eines konstanten Reaktorvolumens ergibt sich die Masse des
ausstromendeReaktionsgemischs
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Fur die Parameterschatzung wudie Abweichung zwischen gemessenen und berechneten Wer-
ten minimiertFur die Losung defraus resultierendilinimierungsprobleskam eirgedampf-

ter GaulsNewtonAlgorithmusmit einer Genauigkeit vo@3zur AnwendungDie Abweichun-

gen in derKonzentraibnen von Sauerstoff uienzylhydroperoxidburden doppelt gewichtet,

da diese Spezies als besonders wichtig angesehen werden.

In Tabelle3.7 sinddie Ergebnisse der Parameteranpassung zusgefasstsowohl die Werte
der Reaktionsparametds auch & Reaktionsumsasind um ein bis zwei GroRenordnungen
niedriger aldievon Hoomn et al.ermitteltenWerte[18], [19] Dies kann durch die Abwesenheit
eines Katalysatorsdieser Arbeit erklart werden. Hooralekatalysierteeine Reaktion mit Bro-

mid.

Hermanset al. untersuchten ebenfallsT&ioloxidatiorohne Verwendung eines Katalysators.
Wahrend die Reaktionsumsatze in gleichen Grélienordnungen liegen sind in den Veroffentlichun-
gen keine Vergleichsweirie Kinetische Parameter gegdthéh [30], [31], [69]

Tabelle 3.7: KinetischeParameter des entwickelkdodells.

Parameter Werte Einheit
k1 3,79286 m:
k2 4,16306 mss
k3 4,2042¢ mss
ka4 3,8642¢6 mss
K5 1,76096 m

k6 8,3924&6 m
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3.9 Validierung des kinetischen Modells

Abb. 3.22bisAbb. 3.24 zeigen deiWergleichderexperimentelleand modellierten Konzentrati-
onsvelaufein mTW’ljjberder Versuchszeit fur Sauerstoffdosierung von 52,5, 73,5 um?lr;npﬂﬁﬁ
Fur die Berechnung des kinetischen Modells wdrel€abelle3.7 aufgflihrtenkinetischen Pa-
rameter verwendet. Unter Berlcksichtigung der Tatsache, dass die OxidEdioohedneAu-
toxidationsreaktiomit einerstark variierendeinduktionszeit ist, ist die Ubereinstimmung von
berechneten und experimentedaten sehr gut. Das kinetische Modell ist in derdexysteilen
Anstieg der Konzentrationen der Zwischenprodukte BenzalBehygllalkohalindBenzylhyd-

roperoxid
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Abb. 3.22 Vergleichderexperimentellef® ) und model |l i erten (Yy) Ko

Benzaldehyd, enzylalkohgic) Benzoesauye) Benzylhydroperoxidnd e) Sauerstoff
aufgetragen Uber der Versuchszeit bei einer Sauerstoffdosriemr@,%,n
T =190°Cund p= 70bar.
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zu Beginn der Reaktion sowie die verzogerte Produkti®@emaoesaurgbzubilden. Weiterhin
wird auch das Maxum in derPeroxidkonzentrationnd die daraus resultierenden reduzierten
Produktionsratedes Benzaldehyds uBdnzylalkoholseschieben.

Innethalb des entwickelten Reaktionsnetzwerkes sind die ZwischenreaktiBeeaaydlegdro-
peroxidR5undR6der Hauptgrund fur den Abfall der KonzentratiorRégexidsind die daraus
resultierende Reduzierung der Produktionsraten. Weiterhin stellt dasliM&idelerstoffkon-

zentration dar, die etwa zwei GroRenordnungen niedriger ist als die Konzentrationen aller anderen

Zwischenprodukte
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Abb. 3.23 Vergleictdere x per i ment el | en (%) uionsverlaudedied) | i er t
Benzaldehyd, Benzylalkoholc) Benzoesauyel) Benzylhydroperoxidnd e) Sauerstoff
aufgetragen Uber der Versuchszeit bei einer Sauerstoffdosriemr@,Smg—mni,n
T =190°Cund p= 70bar.
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Die zuvor beschrieben&ernachlassigumigs Wasserstoffperoxids und des Hydroperoxidradikals
innerhalb des Reaktime$zwerk und der Fokus auf die Sauerstoffkonzentiag¢iaer Parame-
teranpassunfuhrtin allen Vergleicheru einer systematischen Uberscingtzier Konzentratio-

nen von Benzaltlgdund Benzoesaumit zunehmender Reaktionszeit.

Wahrend das kinetische Modell nie@aeerstoffdosietten von 52,5 biassﬂme;—mnI qutbeschrei-

ben kannpsindvVolumenstréme voi:'nberllS,SmQTni anureichendbgebildet@\bb. 3.25zeigt den

Vergleich der gemessenen und berechneten Produktkonzentrationen fir eine Sauerstoffdosierung

von 115,%. nEs zeigt sich, dass die KonzentrationenSgezies stark Uberschatzt werdé
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Abb. 3.24 Vergleichkdere x per i ment el l en (¥) wund model | i
Benzaldehyd, Benzylalkoholc) Benzoesauyel) Benzylhydroperoxidnd e) Sauerstoff

aufgetragen Uuber der Versuchszeit bei einer Sauerstoffdosriemrﬁyf,Smg—mni,n

T = 190°Cund p= 700bar

ert
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Ausnahme deSauerstoff Diese wird unterschéatzt, wobiei ehodellierte Sauerstoffkonzentration

bei Werten nahgull gehaltenwird, wahrend die gemesseKemzentrationen mit zunehmender
Versuchszeit ansteigen. Im Versldtumuliertler geloste Sauerstoff bis zur Hohe der thermo-
dynamischen Ldslichlsgtenze (hier camolo), wasschlussendlicku einer Gasphase im Re-

aktor fuiht, die aus Sicherheitsgriindes Beendettes Versuchesavingt Im Gegensatz dazu

reagiert im numerischen Modell der gesamte Sauerstoff sofort ab. Dies fiihrt zu der Uberschatzung

aller anderen entstehenden Produkte.
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Abb. 3.25 Vergleiclkdere x per i ment el l en (¥) wund model |l i ert

Benzaldehyd, Benzylalkoholc) Benzoesauyel) Benzylhydroperoxidnd e) Sauerstoff
aufgetragen Uber der Versuchszeit bei einer Sauerstoﬁdos@nuﬂgs,%,n
T =190°Cund p= 70bar.
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Bereits 1967 beschrielddarimotound Ogataeine Anderung des Reaktionsmechanismus bei ho-
hen Sauerstoffkonzentrationen im eimsenden Gas. Sie postulierten, dass die Reaktionskinetik
erster Ordnung in Sauerstoff fir niedrige Sauerstoffkonzentrationen ist und bei einer Erh6hung
der Sauerstoffkonzentration im zugefiihrten Gas zu einer Kinetik nullter Ordnung in Sauerstoff
wird. Diese Anderung der Reaktionsordnung in Sauerstoff erklart die Uberschatzung der Reakti-
onsgeschwindigkeiterr fibhe Volumenstréme an Sauerstoff, da der in dieser Arbeit entwickelte

Reaktionsmechanismus stets erster Ordnung in Sauerstoff bleibt.

Das vorgestédl kinetische _I_\/I\ode'ktt folglichfir Sauerstoffdosierurkdeiner 115,'551,:“—ni QUItig,
wasdem Einlosen voA,?% gntspricht. Unter industriellen Bedingungen lauftadisloxi-
dation bei 10 bis 30 bar und 150 bis 250 7@} [71)] wodurcheine schoher Massenstrom
uber die Grenzflache nicht erzeugt werden Keafrer deckt der vom Modell abgedeckte Bereich

des Sauerstoffeintrags den industriell relevanten Bereich ab.

Da da& Modell in homogener flussiger Phase bestimmt windes keine Stofftransportlimitie-
rung Daher ist das Modell unabhangig von jeglichen Betriebsbedingungeigtdftirdesport
Uber die Phasengrenzflatteminflussen, und kananz Beispiein numerischen Studien ohne

Einschrankungen bezlglich dieser Eigenschaften verwendet werden.

3.10Zusammenfassung und Fazit

Dieses Kapitel stellt die erfolgreiche Entwicklundrmaplmentierungines neuen Reaktorkon-
zeptes fur die Bestimmung einer Reaktioeiskeiner Gag-lussigsynthese homogener flussi-
ger Phase und damit ohne Stofftransportlimitierung vor. Als Modellsystem dient hierbei die

oloxidation Hierfir wurde:

Eine Hochdrucksichtzelle als beheizbaren Reaktor konstruiert.
1 Der experimentellaufbau unter Berlicksichtigung diverser Sicherheitsaspekte automati-
siert und in Betrieb genommen.
1 Eine Methodikzur zeitlich aufgelésten Messung denZentratioan delin einer organi-
schen Flussigkagelosten Gasgauerstoff, Kohlenstoffdioxid und Kohsesffmonoxid
bei erhéhtem Druc&ntwickelt.
1 Eine Methodik zur Erfassung der Produktkonzentrationen in der Flissigphase, inklusive

desPeroxidsnittels eine&C-FID erarbeitet.

FUr Versuche mit Sauerstoffdosierraten von 52,5 bisﬁ}\@urdedie Konzentration von

Benzylhydroperoxiand weiteren Zwischenprodukten BenzylalkohoBenzaldehyd urigen-
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zoesaurbestimmt und in das entwickelte Reaktionsnetzwerk aufgendxafrigasis der expe-
rimentellen Daten wurde emmakroskopisches kinetischexd®llimplementiertind dessen Para-
meter angepasst. Fur eine Sauerstoffdosierung vgné‘%élhﬁd kleiner beschreibt das aufge-
stellte Modell die experimentellen Messdaten selbregekperimentellen Daten zeigen eine Ver-
anderung des Reaktionsmecinaunss wie epereitsn der Literatur beschriebenistd durch das
kinetische Modetibgebildetverden kann.

Bei Sauerstoffdosierungen VDIE,SmQTni Hnd hoher kommt es zu einer weiteren Anderung des
Reaktionsmechanismus, bder Reaktiomsdnung welche durch das aufgestellte Modell nicht
abgebildet wird. An diesem Punkt sind weitere Untersuchungen sinnvoll. Thermochemische Be-
rechnungen kénnten hier einen erheblichen Beitrag zur Aufklareungydedeliegendémecha-

nismen beisteuern, umdmelsweise die Abhéngigkeit der Reaktionsordnung von der zugefihrten

Sauerstoffkonzentration bzamenge genauer zu untersuchten.

Des Weiteren sollte der Reaktionsmechanismus mit Hydroperoxidradikal als hauptsachlichen Ra-
dikaltrager untersucht werdenciier ist der Beitrag aus thermochemischen Berechnungen als

sehr wertvoll einzuschétzen.

Da die Experimente in homogener flissiger Phase durchgefiihrt wurden, idas entwi-
ckelte kinetische Modell unabhangig vom Stoffilbergangnd vefugt Uber keine Stafans-
portlimitierungDamit ist es auch unabhangig von den Betriebsbedingungen, die den Stofflber-

gang beeinflussen, wie beispielsweise dem Betriebsdruck.

Wie in Kapitel 1 erwahnt ist die Unabhangigkeit der Reaktionskinetik von Stofflibergang und
transportdie Voraussetzung fur die im Folgenden vorgestellte Untersuchung des Wechselspiels
der physike&chemischen Prozesse.



4. Numerische Darstellung einer reaktiven
Blasenumstromung

Ziel der nachfolgend vorgestellten Simulationenasi\estieftes Verstandnis der Abhangigkei-

ten und Wechselwirkungen zwischen der Fluiddynamik, Stoffibergang und chemischer Reaktion
zu erhaltenDabei soll in einem ersten Schritt herausgearbertinpb die untersuchte Reak-

tion im Nahbereich der B&ablauft.

In denvergangenen Dekadeam dienumerisch&tromungsmechanikugz: CFD) bei der Mo-
dellierung von Mehrphasenreaktonehr und mehr zum Einsaltz.den meisten Studien werden
jedoch ater andererder Stofftransport und die chemische Readtifgrund des zu hoh&e-

darfs arRechenleistung ignorie®io hat sich die Forschumguptsachlich auf die Modellierung
der Hydrodynamik der Reaktorerd die Darstellung der Mehrphasenstromung, unter anderem
durch das verfolgend der Phasengrenzflacherkaer[10], [72]

Demgegenuber sofl der nachfolgend vorgestellten Untersuchung der Fokus auf der Beschrei-
bung der Wechselwirkungen zwischen der Fluiddynamik, Stofflibergaregmischer Reaktion

liegen Hierfur wird eine einzelne frei aufsteigende Blase unter Beriicksichtigung aller beteiligten
physikechemischen Prozesse betracB@sierend aufer Vorstellung, dass ddehrphasenre-
aktorgleichmaRig mit identischen Blaseilllgeft beschreibt eine einzelne, frei aufsteigende Blase

als kleinste charakteristische und reprasentative &imMetgange innerhalb des Reaktors (siehe

Abb.4.1). Sie kann folglich als reprasentativen Elementarvolumens (kurz: REV) bezeichnet.

Die Idee des REVs findet haufig Anwendung in der Abbildung poréser Medien, beispielsweise in
der Geologie und beschreibt das kleinste Volumen, fir dasssagekraftige Messung durchge-
fuhrt werden kann. Hill beschreibt ein REV als typischen und vollstandigen Ausschnitt einer hete-

rogenen Mischung, der dessen Durchschnitt wied@g}ibt

Der Durchmesser dBtas€Q , die Aufstiegsgeschwindigkesbwie der Gasgehalt des REV
sindgleich dendesMehrphasenreaktagewahlt (sieh&bb.4.1). Die Blase ist dabei als starre, 2D
Blase mit einer konstanten Sauerstoffkonzentration modeiBeMavierStokes Gleichungen
bilden, wie iAnhang Bnaher erlautertlie Fluiddynamik abie Konzentration des Sauerstoffs
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auf der Blasenoberflache wird Giber das Henry sche Gesetz helbgelSitetiiibergang d&swu-

erstoffesd) vonder Gasin die Flussigphase ergibt sich aus dem Konzentrationsgradienten zwi-
sche der Sauerstoffkonzentaat an der Blasenoberflache und in der Bulkphase. Die Transport-
gleichungen der einzelnen Spezies stellen den reaktiven Stofftransport in der flissigen Phase dar.
Wobei die chemische Reaktion als Quellterm berucksietatigt

Fur die Korrekte Abbildung d&/echselwirkungen wurden die Fluiddynamik, Stoffibergang und

die Reaktion getrennt betrachtet und implementiert. Als Reaktion dient die im vorangegangenen
Kapitel entwickelte Reaktionskinetik der Toluoloxidation, welche durch die Vermessung in homo-
gener lfissiger Phase entkoppelt vom Stofflibergangrandport ermittelt wurde. Zur Lésung

des dabei entstehenden ortlich verteilten Systems gekoppelter Differenzialgleichungen wurde das
Stromungssimulationstool OpenFOAM® verwendet.

REV

N |
A g
‘.‘z.

M LY

Va

Abb. 4.1 Schematischarstellung des reprasentativen Elementarvolumens

Mit der Betrachtung eines REV werden viele im Reaktor vorhanden Vorgénge vernachlassigt. So
sind in einem Reaktor viele Blasen unterschiedlicher Grof3e vorhandemstiiedlichen Auf-
stiegsgeschwindigkeiten, die sich gegenseitig beeinflussen. Kleine Blasen steigen oft in der Spur
grol3er Blasen auf. Es kommt Kaaleszenzind zum ZerfalVon Blasen. Beler Betrachtung
einesREVsbestehend aus einer einzelnen Blase werden Interaktionen zwischen verschiedenen
Blasen vernachlassigt. Diese sehr starke Reduzierung der Problemstellung ist gerechtfertigt, da in
dieser Arbeit die Reaktion und deren Einflussparameter an der Blasdrobedl#n Blasen-

nachlauf untersucht werden. Hierbei spielen Biasen Wechselwirkungen eine eher unterge-
ordnete Rolle.
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Eine weitere Vereinfachung ist die Darstellung der einzelnen Blasen in 2D. Die Blase wird als
starrer Zylinder dargestellt. Damitlist Komplexitat der Stromungsmechanik stark reduziert ge-
genuber einer frei aufsteigenden einz&DdBlasemit beweglicher Phasengrenzflache. Abgese-

hen davon, dass die voll aufgeléste numerische Darstellung frei aufsteigender Einzelblasen immer
noch Gegestand aktueller Forschungen $iP[76] werden die wesentlichen physikalischen
Prozesse einer Blasenumstromung, wie die Ubergange zwischen den einzelnen Stromungsregimer
und die damit verbundene Ausbildung eines Blasennachlaufes (vgRk.Bagpiteh vom 2D

Modell abgebildet. Wenngleich sich die Dynamik und das Abldsen des WirbelsBiaser 2D
deutlich von dem ein8D-Blasainterscheidet, kann davon ausgegangen werden, dass der Einfluss
des Blasennachlasifauf die chemische Reaktion und die lokale Vermischung in beiden Fallen
qualitativ sehr @ahnlich istden nachfolgenden Unterkapiteln wird die Durchfiihrung dieser Simu-
lationen beschaben Dabei wird durch eine Variation der Reaktionskimet#usgebeitet wann

die Reaktion im Nahbereich der Blase abBmi¢ vertiefte Diskussion der Wechselwirkungen

findet in Kapiteb statt In Kapitel4.1wird dasverwendete Rechengitter und Modell vorgestellt.

Die Diskussion der Ergebnisse der numerischen Simulationen des REV fir verschiedene Reakti-
onsgeschwindigkeiten findet in Kapit8ktatt.

4.1 Simulationsmodell

Im folgenden Kapitel wir das Simulationsmodeltmethodik zur Darstellung des reprasentati-

ven Elementarvolumens vorgestellt. Hierflr wird auf die Punkte Rechengitter, Randbedingungen,
Stoffparameter, verwende®eiver und Ermittlung der analysierten Gré3en eingegangen. Detail-

lierter Erlauterungen sowie Rechnungen zur Validierung sind im Anhang B zu finden.

RECHENGITTER: Wie in der Einleitung beschrieben, stellt die numerischen Simulationen eine Ein-
zelblase als REeines Mehrphasenreaktdes. Da in dieser Arbeit eher das methodische Vorge-

hen sowie eine qualitative Aussage im Vordergrund steht, soll die aufsteigende Einzelblase als starre
2D Blase abgebildet werden. Der grundlegende Aufbau des Rechengittgabendekrentspre-

chenden Mal3e und Benennung der Randerikb. 4.2 als schematische Skizze dargestellt.

Die betrachtete Einzelblase hat einen Dueskar von Bim. Das Rechengitter istrhén hoch

und 40mm lang. Die Lange des Rechengitters unterteilt sich in 2 Bereiche. Vor der Blase befindet
sich eine Einlaufzone von 20n. Diese ist n6tig, um einen Einfluss der am Einlass aufgepragten
homogenen Gebwindigkeit auf die Blasenumstrémung zu verhindern. Numerische Voruntersu-
chungen ergaben, dass eine kirzere Einlaufzone zur Beeinflussung und folglich falschen Abbildung
der Stromung im Nahbereich der Blase fuhrt. Der zweite Bereich des Rechengiéeksovon d

derseite der Blase bis zum AuslasReeliendomaiwird als Nachlaufzone bezeichnet und ist
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(Vorderseite Hinterseitev

Oberseite /
| Einlass Zylinder Auslass-_| |16 mm
i2 mmi
Unterseite\
Einlaufzone Nachlaufzonenit 1% Gasgehalt
20 mm 20 mm

Abb. 4.2: SchematiscBarstellung des Recluemain

ebenfalls 2hm lang. Fir die im Folgenden gezeigten Untersuchungen ist ausschlief3lich die Nach-
laufzone von Relevanz, da nur hier die Reaktion ablauft. Die Einlaufzone wird lediglich aus nume-
rischen Grinden fur die korrekte Darstellung der Fluiddynantighéraher wird auch fur die
Berechnung des Gasgehaltes ausschlie3lich die Nachlaufzone beriiBksielregt Hohe des
Rechengitters von bém entspricht der Gasgehalt derchlaufzone = 1%. Wahrend in
industriellen Mehrphasenreaktoren Gaisgehalten von 40 bis 50% gearbeitet wirfb] ent-

spricht 1% einem realistischen Gasgehalt fur Laborversuche. Hier liegt der Gasgehalt aufgrund
der optischer Auswerteverfahren beispielsweise zomBestj der Blasengrof3enverteilung deut-

lich unter dem industriellen Gasgehalt.

Fur das Rechengitter wurde eine Auflosung mit 120 Zell&idhntung und 48 Zellen irRich-

tung gewahlt. Damntspricht einer Zellengroen 'Q= 0,33mm in ¥ und yRichtungam Rand
derRechendomaiWweiterhin wird das Gitter in funf Stufen hin zur Blase verfeinert. Die kleinsten
Zellen direkt an der Blasenoberfldthigen eine Grol3e vdd= 0,0103nm. Eine durchgefiihrte
Gitterkonvergenzstudeegab einen Gitterkonvergenzindes GCl= 1,5% (siehe Anharig.7)

RANDBEDINGUNGEN : Den inAbb. 4.2 aufgefuhrten Rander werdia inTabelle4.1 aufgelistet
Randbedingungen zugewiesendiiDirichletRandbedingung muss jeweils ein Zahlemaert
gegeben werdebDiese sinth Tabelled.2 fur die verschiedenen Konzentrationen angegeleen. D

Geschwindigkeit inRichtung am Einlass berechnet sich aus déalit@ach:

YQ 8
"Q 41
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Tabelle 4.1 Randbedingungen der Simulation.

Rand p u Gi o2 Coz
Einlass Neumann Dirichlet Dirichlet Dirichlet
Auslass Dirichlet Neumann Neumann Neumann
Zylinder Neumann Dirichlet Neumann Dirichlet

Oberseite periodisch periodisch periodisch periodisch
Unterseite periodisch periodisch periodisch periodisch
Vorderseite empty empty empty empty
Hinterseite empty empty empty empty
Tabelle 4.2: Zahlenwerte dddirichletRandbedingungen
Rand Einlass Zylinder
Coz 0— 101,4—
CehcHs 7552,1—
Gi PhcCH3 0—

Rander avVorderseiteo und

ber echnetemptyDi fe¢ hRratn dibieedri lmggiu nzder aei ner

Die Definition der
3DModel I e
Dimension entlang deikoordinate, wodurch das Modell auf eine 2D Darstellung reduziert wird.

VERWENDETE STOFFPARAMETER Tabelled.3 fasst die fudie Simulation verwendeten Referenz-
bedingung zusammen. Es wird angenommen, dass die Reaktionsmischung die Fluideigenschaften
von Toluol besitzt. Diese Annahme ist gerechtfertigt, da mit einem sehr kleinen Reaktionsumsatz

innerhalb deBimulationsdomaiu rechnen ist. Weiterhin wird angenommen, dass die Reaktion
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die Fluideigenschaften der Reaktionsmischung nicht verandert. Druck und Temperatur entspre-
chen den experimentellen Bedingungen der Versuche im Blasenséulenreaktor. Diese werden in
Kapitel 5 vorgestteund dienen zur Validierung der hier gezeigten Berechnungen.

Tabelle 4.3: Referenzbedingungen der Simulation.

Parameter Zahlenwert
p 300 M1
T 463,15
@ ; 1014—
O 0,06905—
' 2,3232¢—
—~ 1,42980 G
” 695,85—

Die Sauerstoffkonzentration auf der Zylinderoberftdiche wi rd mit dem Henryo.
berechnet. Weitere komponentenspezifische Stoffdaten wie der binére Diffusionskoeffizient und
das fur dessen Berechnung notwendige molare Volumen am SiedepoitsamdB.1gege-

ben. Die Diffusionskoeffizienten wurderisprechend der Korrelation nach Wilke und Chang

[77] dasmolareVolumen am Siedepunkt nach der additiven Methode von S¢hé&pderech-

net. DieAusflihrung deBerechnung der Stoffdaten unter Angabe aller verwendeten Koeffizienten

und Faktoren ist im Anhaigl bisB.3gegeben.

Die Reaktion wurde gemanR des in Kapitalorgestellten Reaktionsmodells implementiert und

wird in Tabelled.4 zusammengefasst.

SOLWVER:'F¢r di e Darstellung einer r e atlansietReat- Bl as
tingFoand-Solverfur das gleichzeitige Losen ohisompressiblefluiddynamik und deablau-

fenden Reaktion entwickelt und implementiert. Eine detaillierte Beschreibung des Solvers ist in
AnhangB.4zu finden. Das gleichzeitige Losen beider physikalischer Vorgange ist zwingend not-

wendig fur die korrekte Abbildung einer reaktiven Blasedomsg im Stromungsregime mit
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einer dynamischen Wirbelablosung (bei Re > 50). Diese Notwendigkeit wird irBAtédrey

erlautert.

Tabelle 4.4: Im Simulationsmodell implementidRaktionskinetik

Reakionsgeschwindigkeit Kinetik Parameter
RI 1=k Phig [0 = 3,79286
R2  ry=ky, P hHOOH? o= 4,16306
R3  r;=ks Ph CH[O,] o= 4,204264
R4 r1,=k; PhHGOH [O,] = 3,86426 -

3
R5 rs=ks PhHLOOH[ Ph CHO] &,:1,760%%

3
R6 rg=ks PhHGOOH[ Ph COOH] |<6:8,3924e6MLOI

MITTELUNG DER BERECHNETEN GROREN: aus der dynamischen Wirbelablésung und dem Ausbil-

den deKarmanschekVirbelstralle beibheren RawldsZahlen (bei Re > 50) resultiert des Wei-
tereneine Oszillation aller berechneten Werte um den station&dren Wert. Fir weitere Auswertungen
wurden bei Re > 50 der arithmetische Mittelwert Uber 2@¢tetar Wirbelablésung gebildet.

Die Mittelung der Anhari§)6detaillierter beschrieben.

4.2 Die unkatalysierte Toluoloxidation in einer reaktiven Blasen-
umstromung

Abb.4.3 zeigtdie Reaktionsgeschwindigkeit der ersten ReRHlt{sieheTabellet.4 oderKapitel

3) im Nahbereich der Blase fir drei Simulationen mit unterschiedlich schneller Reaktionskinetik

und einer Aufstiegsgeschwindigkeit vor R@0.

Abb. 4.3a zeigt dabei die Reaktionskinetik wie sie in Kapistimmt ungarametriertvurde.

In Abb.4.3b und c wurden die Kinetik aller Reaktionen um einen Faktor 100 und 10000 beschleu-
nigt. Die Farbskala beschreibt die Reaktionsrate der erstisonRRea). Diese von essenzieller
Bedeutung fudas restliche Netzwerk ist, da in dieser Redktionl zu Benzylhydroperoxid
umgesetzivird, welches in den Folgereaktionen zu den verschiedenen Pnoditktesagiert

Findet folglich die Produktion dBenzylhydroperoxida der ersten Reaktion nictatt, kann

auch das restliche Reaktionsnetzwerk nicht ablaufen.
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b)

KF =100 KF = 10000
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Abb. 4.3: Ortsaufgeloste Auftragung der Reaktionsrdte die Toluoloxidatiormit einer be-
schleunigten Kinetik um den Faktor a) 1, b)cd@®M0O00 bei Re 100.

Um ein Verstandnis des ablaufenden Reaktionsnetzvrerligenerierersind des Weiteren in
Abb. 4.4 die Konzentrationsfelder der Komponentetuol, Benzylhydroperoxidenzaldehyd,
BenzylalkohpBenzoesaumend Sauerstoff analog&hb. 4.3 fir die Beschleunigungsfaktoren 1,
100 und 10000 aufgetragen. Die Farbskalaeshalb der einzelnen Komponentendférver-
schiedenen Beschleunigungsfakt@erils gleichzwischen den Komponentést sie jedoch
nicht vergleichbalFur die Farbskatand keine Zahlenwerte gegelodie Abbildungen lediglich
einen qualitativen Eindruck der Konzentrationsfglelezn soll.

BESCHLEUNIGUNGSFAKTORKF = 1: Abb. 4.3a zeigt eine sehr geringe Reaktionsgeschwindigkeit

der ersten Reaktid®l die sich lediglich im Bereich unterhalb des Blasen&quators minimal von
Null unterscheidet. Die Reaktion lauft folghicht an oder in der Nahe der aufsteigenden Blase

ab, sondern deutlich spater in der Bulkphase. Die dazugehdrigen Konzentrationsfelder, aufgetra-
gen in der ersten ZederAbb. 4.4 bestétigen dies. Der Sauerstoff diffundiert aus der Blase heraus,
reagiert aber nicht ab. Die Konzentration aller Folgeprodukte ist féildlidm Vergleich mit

der Zeitskala der Fluiddynamik einer Blasenumstromureggstn@gimik der Reaktion sehr lang-

sam. Die Umstrémung der Blase hat demnach keinen Einfluss auf den Ablauf des Reaktionsnetz-
werkes und das dabei entstehende Produktspektrum. Aus dem Blickwinkel der Reaktion kann die

Blasenumstromung als ideal durchmisclei@ktB® angesehen werden.
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PhCH, PhCHOOH PhCHO PhCHOH PhCOOH
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Abb. 4.4: Konzentrationsfelder der Komponentéaluol, BenzylhydroperoxidBenzaldehyd,
BenzylalkohoBenzoesaunend Sauerstoff (von links nach rechts) einer Blasenumstrémung bei
Re= 100 fur kinetische Beschleunigungsfaktoren (KF) von 1, 100, 1000 (oben na&hieunten).
Farbskala ishnerhalkeiner Spalte gleich

BESCHLEUNIGUNGSFAKTORKF = 100 Fir die um einen Faktor 100 beschleunigte Reaktionski-
netik, abgebildet iAbb. 4.3b, findet die erste Reaktion deluoloxidationrR1 sowohl an der
Blasenoberflache, als auch im Blasennachlauf statt. Wobei die Reaktionkglesitranirder
Blasenoberflache aufgrund der erhéhten Sauerstoffkonzentration deutlich héher ist gegentiber der
im Blasennachlauf. Daraus resultiert eine deutlich erhéhte Konzentr@enzgisydroperoxids

im Nahbereich und Nachlauf der Blase, wie digezideile irAbb. 4.4 zeigt. Ferner kommt es zu

einer leichten Verarmung Boluol und Bildung der Folgeprodukte BenzaldeBgdzylalkohol

und Benzoesidtre Die hdchsteKonzentration der Folgeprodukte ist stets am Ablosepunkt des

Blasennachlaufen festzustellen.

BESCHLEUNIGUNGSFAKTORKF = 10000 Bei der um einen Faktor 10000 beschleunigte Reakti-
onskinetik irAbb. 4.3c lauft die erste Reaktion ausschliel3lich an der Blasenoberflache ab. Wie die
Konzentrationsprofile iAbb. 4.4 zeigen reagiert das produziBeazylhydroperoxian der Bla-
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senoberflache komplett zu den Folgeprodukten waigzrwird der aus der Blase herausdiffun-
dierende Sauerstoff direkt verbrauclgR@aktionszone verarmtBoiuol, wodurch die Folgere-
aktionerR2bisR6begunstigt werdeHieraus folgt eine deutlich erh6hte Konzentration der Fol-
geprodukte Benzaldehyd, BenzalkohoBamtoesaure

Abb. 4.3 und Abb. 4.4 zeigen, dass mit einer zunehmenden Beschleunigung der Reaktion diese
mehr und mehr im Nahbereich der Biaéfndet, bis sie schliel3lich bei einer Beschleunigung

um den Faktor 10000 ausschlief3lich an der Blasenoberflache ablauft. Der aus der Blase herausdif-
fundierende Sauerstoff wird dabei in einem zunehmend kleineren Raum verbraucht, wodurch die-
ser mehr und mehn&oluolverarmt. Die Folge hieraus ist die Begtinstigung der Folgereaktionen
R2bisR6, die wiederum zu einer zunehmenden Produktion der Folgeprodukte fiihren.

4.3 Zusammenfassung

Um die eng miteinander verbundenen Vorgange in Mehrphasenreaktoren besseheru

wurde eine frei aufsteigende Einzelblase als reprasentatives Elementarvolumen betrachtet. Hierfur
wurde ein vereinfachtes Modell einer reaktiven Blasenumstromung in OpenFOAM® implemen-
ti ert sansientReaaingRoerfiolverentwickelt fur dielgichzeitige Berechnung der
kompressiblerrluiddynamik, abgebildete durch NevierStokesGleichungen, als auch den
Stofftransport und die ablaufende Reaktion, abgebildet durch die Transportgleichungen der einzel-

nen Spezies.

Die Simulationen zeigensdalas Reaktionsnetzwerk, wie es in Kapitel 3 aufgestatitamd-
triertwurde, nicht von der Blasenumstrémung beeinflusstiaidie Zeitskala der Reaktion deut-

lich langsamer ist als die der Blasenumstrémung. Folglich sollte der Reaktionsablauf nicht von der
GroRRe der aufsteigenden Blasen abhangen, beziehungsweise das Produktspektrum fur verschie-
dene Blasengrol3gleichbleiberDiese These wird im nachfolgenden Kapeeberimentell mit

Versuchen in einer druckfesten Blasensaule untersucht.

Ferner konnte gezeigt werden, daseiner Beschleunigung der Reaktionskinetik um einen

Faktor 100 die Reaktion im Nahbereich der Blase und im Blasennachlauf stattfind&tir

eine Beschleunigung um einen Faktor 10000 lauft das Reaktionsnetzwerk nahezu ausschliel3lich ar
der Blasenoberflache ab. Einighche Beeinflussung dieser beschleunigten Reaktionen durch die
nicht ideale Mischung im Nahbereich und Nachlauf der Blase wird in@<pgmtaler studiert.
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4.4 Ausblick

Das entwickeltBNS-Modell deREV-Einheitkann in zukunftigen Arbeiten fur die Charakteri-
sierung von realen glisssig Reaktoren genutzt werden. Wird das besteheneddaib um
zyklische Randbedingungen in den Konzentratiemezitert und dabei eirWVerdinnung der
Konzentrationen bericksichtigt, esttspricht es der Vorstellung eiDd$erentialkreislaufreak-

tors Aus dieser Betrachtung ergibt sich der Umngatz

~
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Dabeientsprich— der Verdinnungsrat®, dem Kreislaufvolumenstrom welcher durch die
AufstieggeschwindigkeiterBlasegegeben ist und demZu- und Ablaufvolumenstront.etz-

teresind unter der Annahme einer inkompressiblen Flissigphase und einer molzahlerhaltenden
Reaktion gleich.

Folglich kénnen Uber die Variation der Verdinnungsrate verschiedienére Zustande mit
entsprechenden Umséatzen dargestellt w&dsnit ermoéglicht diBarstellung deREVsalsDif-
ferentialkreislaufreaktdre Untersuchung der Selektivitat des Raakttzwerkes fiir verschie-
dene Umsatze.

Entspricht die Verdinnungsrate dealen Aufstiegsgeschwindigkeit einer Blase ciawi€u-
laufvolumenstroneinesrealenindustriellen Reaktors, so stelle das REV einen gemittelten Aus-
schnitt aus diesem Reaktor dat cimarakterisiert diesen unter den gegebenen Betriebsbedingun-
gen. Dadurch kann die Wirtschatftlichkeit eines Reaktors unter Berlcksichtigung aller relevanten
physko-chemischen Vorgange durch das vorgeschlagenen ziRigdledellabgeschatzt und

gegebendalls optimiert werden.



5. Experimentelle Untersuchung der unka-
talysierten Toluoloxidation an frei aufstei-
genden Blasen unter industriellen Bedin-
gungen

Um die im vorhergehenden Kapitel postulierte Unabhéngigkeit des Reaktzesuntselek-

tivitat von der Blasengrof3e zu validieren, wurdellieloxidatioran frei aufsteigenden Blasen

unter industriellen Bedingungen durchgefihrt. Hierfir wurden Versuche in einem optisch einseh-
baren Hochdruckblasenséaulenreaktor beid @@d30bar durchgefihrt.

Im folgenden Kapitel wird der hierfur verwendete experimentelle Aufbau vorgestellt. In Kapitel
5.2werden die Ergebnisse der Versuche gezeigt und diskutiert, bevor das Kapitel mit einer kurzen

Zusammenfassung in Kaphe?abgeschlossen wird.

5.1 Experimenteller Aufbau

Der experimentelle Aufbau fur die Untersuchungd aleoloxidatiorunter industriellen Bedin-

gungenst inAbb.5.1 als Flussdiagranshargestellt. Ddderzstiick des Aufbaus bildet ein optisch
einsehbarer Hochdruckblasenséaulenreaktor (F). Dieser wurde im Rahmen der Dissertation von R.
Schafef7] am ICVT entwickelt und wird in Kapitell.1naher vorgestellt. Um den Reaktor zu

fluten, wird mittels einer Zahnradpumpe (B) FlUssigkeit am Boden der Saule zugefihrt. Mittels
eines Dreiwegeventiles kann Uber dieselbe Rohrleitung der Reaktor entleert werden. Um das aus-
stromende flid abzukihlen, wird es Uber einen Warmetauscher (C) geleitet. Durch das Abkuhlen
auf Umgebungstemperaturen wird das Verdampfen leicht fliichtiger Loseritablierhin-

dert.

Der Reaktor kann tber zwei Heizkreislaufe fin5.1) auf bis zi200°C aufgeheizt werden.
Dabei ist ein Betriebsdruck von bis zb&0zulassig.

Das Reaktionsgas sowie Stickstoff werden tUber zwei Massendurchflussye&dser Ein
Ruckschlagventil verhindert das ZurtckflieRen der Reaktionsflussigkeit. Im Sumpf der Saule wird
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das zugefiuihrte Gas Uber einen Gasverteiler verteilt. Dieser erzeugt tber Austrittséffnungen ver-
schiedener Grof3en variable Blasengrof3en mit gieés j@oglichst homogenen Blasengrof3en-
verteilung. Der Gasverteiler wird in Kag@tél2vorgestellt.

G

DX

H0

Abb. 5.1 R&l Flussdiagramm des experimentellen Aufbaus der Hochdruckblasenséaule fiir die Un-
tersuchung von Gddussigreaktionen unter industriell relevanten Bedingungen. A: Gas-
zufihrung Uber zwei Massendurchflussmesser, B: Zahnringpumpe fir Fluidzufuhr, C:
Warmetascher, D: Wasserfass fur Notabschaltung, E: Heizkreislauf mit Thermostat und
Olpumpe, F: einsehbarer Hochdruckblasensaulenreaktor, G: Sicherheitsiiberdruckventil,
H: Kuhler, I:Phasenseparatal. Druckaufnehmer, K: Vordruckregler, L: explogiens
schitzteparamagnetisch8auerstoffanalysator.

Die am Reaktor angebrachten Sichtfermstadglichen die Erfassung der erzeugten Blasengro-
Benverteilung mittels einer optischen Auswertung bei verschiedenen Aufstiegshohen. Die Bestim-
mung der BlasengroR3enverteilung wird in K&piteélgenauer vorgestellt.

Dampfe im entstehenden Abgas werden durch eine Kondensatoreinheit, bestehend aus einem
Kiahler (H) und eine®hasenseparatd), kondensiert. Die Ruckfihrung des abgefang@men

densatén den Boden derl&8sensaule findet mittels einer Fillstandskontradieasenseparator

in regelmanigen Abstdnden automatisch statt. Der Betriebsdruck wird im Abgasstrang gemessen

(J). An dieser Stelle ist aus Sicherheitsgrinden ein weiterer optischer Fullstandéiensor insta
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Kommt es zu einer Ansammlung von Flussigkeit im Abgasstrardgrviedsuchautomatisch
abgebrochen, um das Entstehen eines explosionsfahigen Gemisches im Abgas zu vermeiden. Uber
den Vordruckregler (K) wird der Betriebsdruck im Reaktor geBeyeit.das Abgas uUber die

Abluft abgefuhrt wird, wirder Sauerstoffgehalit einem explosionsgeschitzbanamagneti-

scherSauerstoffanalysator (L) gemessen.

Der Reaktor kann jederzeit tiber ein Dreiwegeventil am Boden der Saule in ein mit Wasser gefilltes
Fass (D) entleert werden. Bei einem plotzlichen Druckanstieg, zum Beispiel im Falle einer nicht
funktionierenden oder ausfallenden Temperaturregelung, wird der Inhalt der Blasensaule tber ein

Sicherheitsventil (G) in das mit Wasser geflllte Fass (Bxtentle

5.1.1 Blasensaulenreaktor
Der verwendete Blasensaulenreaktor wurde von R. Schafer im Rahmen seiner Dissertation am
ICVT entwickelt und in Betrieb genomnfiglh Der Reaktor ish Abb. 5.2 ohne(links) und mit

(rechts) Isolation, sowie als technische Zeichnung (mittig) dargestellt

Abb. 5.2: Hochdruckblasenséule fur die Untersuchung voiri@ssigreaktionen unter industri-
ellen relevanten Bedingungen. Links: Bild der Blasensaule, mittig: technische Zeichnung
des Blasensaulenreaktors, rechts: Blasensaule mit Isolierung

Um GasFlussigreaktionebei industriell relevanten Produktionsbedingungen untersuchen zu

kénnen, kann die Hochdruckblasensaule bei Temperaturen YeGnu2@0dDriicken von Sar
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betrieben werden. Des Weiteren ist die Saule Gber 20 driBrkfesitikatschaufenstait einer

Stake von 20nm optisch zugéngig. Die Schaufenster sind in 5 Ebenen in einem Abstand von
170mm Uber die Hohe des Reaktors verteilt. Jede Ebene ermégliche eine Durchsicht auf das Re-
aktorinnere aus zwei Richtungen, wodurch die Blasenbildung, sowie dendreidila Verfol-

gung des Blasenaufstieges moglich ist. Ein Fenster der obersten Ebenenish unrachSoben

versetzt (sieh&bb.5.2 mittig), um den Gagehalt sowie das Entgasen der Flussigkeit zu beobach-

ten. Insgesamt sind f&€t% des Reaktorvolumens einselbhr

Der 969mm hohe Korper des Reaktors wurde aus einem Metallblock (1,4306 Stahlmgkfertigt

hat ein Gesamtinnenvolumen vdrtérn (siehé\bb. 5.2 mittig).Durchdie Anfertigung der Ap-

paratur aus Edelstahl und Glas kdnnen organische Losemittel in der Blasensaule untersucht wer-
den.

Vier Bohrungen in den Eckeler Reaktorhtlle ermdglichen das Durchleitel kermodlfir

die Beheizung des Reaktsisl{eAbb. 5.3 links). In einezentralen Bohrung mit ®m Durch-

messer kann ein Glasrohr mit einem Innendurchmesser ron 64d einer Wandstarke von
2,5mm eingefuhrt werden. Diese Glassaule stelltgialiehen Reaktionsraum dar und verhin-

dert Storungen des Blasenaufstieges durch die OffnuighdansterFlansche am Kopf und

Sumpf des Reaktors ermoglichen die Installation des Glasrohres. Die Flansche werden mit O
Ringen abgedichtet. Das Glasrshim Sumpf der Saule abgedichtet, sodass die Reaktion aus-
schliel3lich im Inneren des Glasrohres ablauft.
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Abb. 5.3: Ausschnitt des Hochdruckblasensaulenreaktors. Links: Ausschnitt um ein Sichtfenster,
rechtsQuerschnitt entlang einer Ebene mit Sichtfenstern.
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5.1.2 Blasenbildung und-erzeugung
Ein zentrales Bauteil jeder Blasensaule ist der Gasverteiler. Er legt sowohl die Blasengré(f3e als auclt
die BlasengroR3enverteilung fest. In diesem Kapitel wird zuerst auhdlagéruder Blasenbil-

dung eingegangen und anschlielRend der verwendete Gasverteiler vorgestellt.

BLASENBILDUNG:
Bei der Erzeugung von Blasen werden grundsatzlich zwei Arten unterig@jieden

1 Blasengasen: Dabei kommt es zu einer periodischen Blaserigldisrgdie Frequenz
so geringst, dass die Blasen sich utiiyéeam Gasverteiler bilden und ablésen kdnnen.
Dabei entstehen sehr gleichmalige Blasen mit einer engen Grol3enverteilung

1 Strahlgasen: Dabei kommt es durch die erhéhte Dynamik zu einer Sekundardispergierung
und Ausbildung von Sekundarblasen. Es biltietisie breitere oft bimodale Gro3enver-

teilung

Die Grenze zwischen Blasend Strahlgasen wihdwufig mithilfe der dimensionslos¥eber
Zahlbeschreibe[v9]

_ 51

Dabeiist 6 die Geschwindigkeit des Gases am Austritt der betrachtetei@Ddee Durch-
messederDise und  dieDichte des Gasemd "Qdie ErdbescklinigungDie WebeiZahl

gibt das Verhaltnis der Tragheitg Oberflachenkraft wieder und ist damit ein Maf3 fur die Starke
des GasstrahMVie inAbb. 5.4 gezeigt bildet sidtir WebefZahlen gré3er zwei Sekundarblasen
aus.Ist die Weberzahl kleiner zwei wird voBlasengasen gesprochen und es bilden sich aus-

schlieRRlich Primarblasen.
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Abb. 5.4: Prim&r und Sekundarblasengrof3e an einem Einlochpilen

GASVERTEILER:

Bisher verwendete Gasverteiler aus porésen Fritten oder mehreren Kapillaren fiihrten stets zu
Problemen mit zurlickstromender FlussigKeDa der Druckverlust in den einzelnen Poren oder
Kapillaren nicht identisch ist, bildet sich ein ungleichmaRiger Gasaustritt, vimdetelyentli-

ches Zuruckstromen der Flussigkeit nicht verhindert werden kann. Das Zuruckstromen von Flis-
sigkeit findet bei Webgahlen kleiner zwei stgt9] In derverwendeten Blasensaule befindet

sich unterhalb des Gageders ein konischer, mit Reaktionsgas gefullter HohlssemaAbb.

5.5linkg. Strémt Flussigkeit in diesen Hohlraum zurlick, bildet sich darin ein potenziell zindféahi-

ges Gemisch. Um dieses Explosionsrisiko zu minimieren, wurden zwei Ma&maiffaen
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Abb. 5.5: Schnitt durch den Sumpf des Blasensaulenreaktors mit Gasverteiler

ERSTEMARNAHME: Ein Stromungsverteiler reduziert den mit Gas gefillten Hohlraum unterhalb

des Gasverteilers (sigkigh. 5.5) auf ein Minimum. Dieser wurde beildspireAG [80] mittels
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metallischem 3Druck hergestellt. IMbb. 5.6 ist der Stromungsverteiler als technische Zeich-

nung als Aufsicht auf die Verteilerflache (links), als Schnittzeichnung (mittig) und als Bild (rechts)
dargestellt. Insgesamt fuhren 19 Kanéle zu moglichen PositroDéisen im Gasverteiler. Diese
Positionen sind dabei so gewéhlt, dass die Disen einen maximalen und gleich verteilten Abstand
zueinander haben.

Abb. 5.6: 3D-gedruckteiStromungsverteiler. Aufsicht auf die Oberseite des Verteilers (links),
schnitt durch den Verteiler (mittig), Bild des Verteilers (rechts).

ZWEITE MARNAHME: Entwicklung eines Gasverteilers unter Verwendung von kleinen Diisen. Eine
einzelne Dusetin Abb.5.7 mittig als vergrof3erte Schnittzeichnung dargestellt. Diese kann mittels
einedV4 Aul3engewindes Gasverteiler montiert werden. Die Austritts6ffnung selbst ist aus Sa-
phir gefertigt. Durch eine hochprazise Fertigung ist bei der gleichzeitigen Verwendung mehrerer
Dusen ein identischer Druckverlust gewahrleistet, welcher das Zuruckldtigdetgsrhin-

dert. Die Dusen stammen von der Firma QOicikn Kiipper& Co. GmbH[81]und sind in einer

Vielzahl verschiedener Disentypen erhéltlich. Im Rahmen dieser Arbeit wurde auf den Typ 60,
einer Flachdiise mit Austrittsoffnungen’Q = 0,1 bis 0.4nm, zurtickgegriffen.

e

Abb. 5.7: Schnitt durch den Gasverteiler mit eingeschraubter Duse (links), vergroRerter Schnitt
der eingeschraubten Dise mit einer AustrittsoffQumittig) und Bild des Gasverteilers
(rechts)

In den nachfolgend vorgestellten Versuchen wurde mit einer einggtig@ositionierten Diise
durchgefihrt, wie iAbb.5.5 undAbb. 5.7 gezeigt. Fir das verwendete Reaktionssysieben
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sich fur die verwendeten Gasverteiler mit Austrittséffnungen vammQ,Q,2nm und 0,4nm
WebefZahlen von 30, 1%nd 7,5.

5.1.3 Bildauswertung
Abb. 5.8 zeigt schematisch die in dieser Arbeit verwemiieinvasiveoptische Auswertung

fur die Ermittlung der Blasen@enverteilung. Diese wird im Folgenden vorgestellt.

Dank des optisch zugangigen Designs der Hochdruckblasensaule lasst sich eine optische Auswer-
tung auf verschiedenen Hohen der Blasensaule durchfiihren. D&de¥esiled inneren Quer-

schnittes des Glasraisr einsehbdi7]. Blagnbilder werden nacheinander an den unteren drei
Sichtfenstern aufgenommen. Die mittlere Position der Fenster entspricht einer Reaktorhdhe von
112mm, 282nm und 452nm. Da der Gasverteiler Gber den Reaktorbmdansragéntspricht

dies einem Abstand zuBasverteiler von 46m, 210nm und 380nm, bzw. einem dimensions-

losenaxialerAbstandvon—=1, 4 und 7.

Die Bilder werden mit der Industriekamera GeamoM1280der FirmaTeledyneDalsa[82]

(gekauft tUbeBtemmetmagingAG [83) erzeugtUm eine Verzerrung der Blasengrof3e aufgrund
ihres Alstandes zur Linse der Kamera auszuschliel3en, Kastetezentrische ObjeKiiXxM
1235/0,083C der Firma SilDptics [84] zum Einsatz. Mit einem Sichtfeld von 5%&8 x

73,5mm und einer Tiefenscharfe voma® (bei einer Blendenzahl von 16) ermdglicht das Ob-
jektiv die Auswertung des kompletten Saulenquersdhmtsharfe Aufnahmen der Blasen bei

einer Aufstiegsgeschwindigkeit von et\/\fg"io erhaltenwurde eine Belichtungszeit vomd
verwendet. Aufgrund der hohen Blendenzahl und der kleinen Belichtungszeit mussten die Bilder
im Gegenlicht aufgenommen vwerdDie Montage eines LEPanels angegenuberliegenden
Fensterwie inAbb. 5.8 gezeigtsorgte dabei figgentgeticht.



5.1Experimentedr Aufbau 96

Kamera mit Blasenséaule
telezentrischem Objektiv

LED Panel

Bildbearbeitung BlasengroRenverteilung

Abb. 5.8: Schematisch@arstellung der Bildauswertung zur Bestimrauneg Blasengroé3enver-
teilung.

Um die optische Verzerrung aufgruled runden Glasrohres zu minimieren, ist das Volumen
zwischen dem Glasrohr und den Sichtfensterdamselben Fluid wie das Innere des Rohres
befillt (siehe blau eingefarbte Flache in der Querschnittszeiohhining.8).

Aus einer Vielzahl an Bildevurde im ersten Schritt der Auswertung ein Hintergrundbild berech-
net. Durch diSubtraktiordes berechneten Hintergrundbildes vom eigentlichen Blasenbild wer-
den in einem zweiten Schritt Verschmutzungen oder stehende Blasen herausgerechnet. Die Erken-

nungder einzelnen Blasen findet mittels einer Grauwertanalyse im dritten Schritt statt.

Fur die Grauwertanalyse wurde zunéchst der optimale Grenzwert fir die Unterscheidung zwischen
Flissigphase und BlaseFoigende hresholdgenannt, bei 210 ermittelt. Beiem bekannten
Gasvolumenstrom und einer bekannten Blasenaufstiegsgeschwindigkeit, bzw. Verweilzeit der Bla-
sen im Fluid, kann der tatsachliche Gasgehalt berechnet Melbds8 zeigtden Vergleich des
tatsachlichen Gasgehalts mit dem mittels der Blasenauswertung berechneten Gasgehalt, unter Ver-
wendung verschiederBnresholdsDie Bildauswertung fand dabei auf zwei unterschiedlichen
Hohenmit einer Variation ddhresholdsyon 130 bis 230 statt. Bei beiden Auswertungen ist die

Abweichung bei einefiresholdvon 200 bis 210 am geringsten.
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Abb. 5.9: Vergleich des tatsachliclgmsgehaltsit dem mittels der Bildauswertung berechneten,
fur eine Variation ddhresholdson 150 bis 250.

In einem weiteren Schritt wird mittels der Bildauswertungssoftware Vision détafionma
Instruments die Flache der einzelnen Blasen, sowie deren chiadideekipsoiderDurch-

messer ermittelDie Berechnung des Bildhintergrundes und der charakteristischen ellipsoiden
Durchmesser wurden an der Technischen Universitat Berlin im Fachbereich Verfahrenstechnik
durchgefuhrt.

FUr eine bessere Vergleichbarkéitler Literatur und zwischen den einzelnen Versuchen wer-
den die gegebeneltipsoideburchmessed, undd, snittelsGl. 5.2 undGl. 5.3 in den Durch-
messer einer volumengleicKeigeldy , 4 @herfuhrt

. Pyn -

Dabeibezeichned, denDurchmesser dédlipsoidsentlang der Hauptachse ulddenDurch-
messer entlang der Nebenachse, wobeilstetsd, gilt Fur die Berechnung des Volumens der
Blasen wird angenommen, dass dtggonssymmetrisch sind.

Im Folgenden wird der Durchmesser der volumengleiaigid als Blasendurchmesser
A bezeichnet.
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54

Die Blasenoberflache entspricht in derefudgn Betrachtung der Oberflache des rotationssym-
metrischerkllipsoidsund wird nacl@l. 5.5 berechnet.

2 K 2 qerph AT
1 Q 'Q h Q 55

Fur die Berechnung der BlasengréRenverteilungen weweds 1000 Bilder ausgewertet, was
einer Gesamtblasenanzahl von 5000 bis 35000 Blasen entspricht. Die Aufnahme der Bilder mit
einer Frequenz von 3 Hz stellte dabei sicher, dass einzelne Blasen nicht mehrfach in die Auswer-

tung einflieRen.

Flr eine bessekéergleichbarkeit ist die BlasgengroRenvertailaigahrscheinlichkeitsdichte

"QQ der Einheitr%naufgetragerEUr die ErmittlunglerBlasengré3enverteilung wurden die Bla-

sen nach ihrer Grol3e, gemall dem Durchmesser der volumengleichen Kugel, in einzelne Klassen
eingeteilt. Jede Klasse hat eine Breite)¥@n0,05mm.

Die Wahrschalichkeit dass eine Blase der GroBaler KlasséQmit einem Durchmesser von
Q bisQ 3Qangehort wird durch .6 angegeben.
s 0 Q Q Q 30

5Q Q Q30 _ Q0 1 0
v 5 7 56

Dabeibeschreibt die AnzahterBlasen in deéklasseQund( die Anzahl aller betrachteten
Blasen Gl 5.7 beschreibt folglictlie diskrete Wahrscheinlichkeitsdichte.

5
0 3Q 5.7

0

5.1.4 Versuchsdurchflhrung
Die im Folgenden vorgestellten Versuche wurden bei einer Reaktortempet8@fG;ainem
Druck von 30 baundeinem Fluidvolumen von 1,5 Lité@raluol durchgefuhrtDies entspricht

einer Fullbhe von 655m. Um eine homogene Temperaturverteilung zu gewéahrleisten, fand die

1Die Wahrscheinlichkeitsdichte beschreibt die Wahrscheinlichkeit bezogen auf die Eigenschaft des Blasendurchmes-
sers, mit der eine Blase mit di€&éfe d anzutreffen ist.
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Messung der Reaktortemperatur im Sumpf und im Kopf der S&ulestdersuch startete bei
einem Gradientekleiner drei Kelwi.

Um eine sauerstofffreie Atmosphére zu erzeugen, wurde die Saule vor dem Beflllen fir 20 min
mit Stickstoff gespdult. Eine kontinuierliche Begasung der S&aule mit Stickstoff verhinderte das Zu-
rickstromen desoluolsin die Gasleitung wahrend des AufheiZzdash dem Erreichen von
Betriebstempatu und-druckstarteteder Versuch durch die Zugabe von Sauerstoff. Als Reakti-
onsgas wurde hierbei verdinnte Luft mgr@usammensetzung vorv@.% Sauerstoff und 92

vol.% Stickstoff mit einer Reinheit vOA,999% (Reinheitsstufe 5.0) verwendet. Aufgrund des
Explosionsschutzes darf die Sauerstoffkonzentration in der Gaspla$é riidht Ubersteigen

(siehe Kapited.2.2. Der Volumenstrom des Reaktionsgases v%%ﬂebwahrend des gesam-

ten Versuches konstaBezogen auf das Reaktorvolumen entspricht dies einer Begasungsrate von
33,3msL—mni.nWird die Begasungsrate deutlich Bbe?ﬁ:]erhbht kommt es vermehrt zu Uber-
schneidungen von einzelnen Blasen, was die optische Auswertung der BlasengréRenverteilungen

verfalschen wirde

Das Reaktionsgas wurde mittels des in Kapit@/orgestellten Gasverteilers in die Blasensaule
eingebracht. Hierbei kamen Disen mit einer Austrittsoéffnung vemQd,2nm und 0,4nm

zum Einsatz.

Abb. 5.1Q0 Probenentnahme mittels einer durchgefihrten Kapillare. Teilausschnitt (links) und
Querschnitt (rechts) der Hochdruckblasenséule an der Position einer Probenentnahme.

Die Entnahme flussiger Proben fand alle 30 Minuteeranrderen 3 Sichtfenstern auf einer
Hobhe von 112nm, 282nm und 452nm stattHierflr wurden die entsprechenden Sichtfenster
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durch Metallplatten ersetzt, wodurch die Kapillaren in das Innere des Reaktors durchgefihrt wer-
den konntenwie inAbb.5.10gezeigt. Fur die Entnahme der Proben wurden druckfeste Proben-
behélter aus Edelstahl mit einem Volumen voh dngefertigt. Die entnommenen Proben wur-

den in @mem Eisbad schlagartig abgekihlt und anschlieReradsiur GGAnalyse abgefillt.

Die Entnahme der Probe unter Betriebsdruck und die anschlieRende starke Abkihlung verhindert
das Verdampfen dé&sluolsund somit eine Veranderung der Probenzusammaersddiel Aus-

wertung der flussigen Proben erfolgt mit der im K&p3&beschriebenen GMethode.

Die Versuche endeten nach einer Versuchszeit von 6 Stunden.

5.2 Ergebnisse und Diskussion

Abb.5.11zeigtdie durchschnittliche Grol3e der erzeugten Blasen Uber der Aufstiegshohe fur Gas-
verteiler mit einem Dusenduraesser von 0jhm, 0,2nm und 0,4nm bei einem konstanten
Gasvolumenstrom V(BO%.:]Die Blasengréf3e nimmt dabé&izunehmendem Disendurchmes-

ser zu. Wahrend digt dem Gasverteiler mit einer Austritts6ffnung vom@nlerzeugten kleinen

Blasen sich i@ der Hohe kaum in der Gro3e andern, nimmt der Durchmesser der mit gréf3eren
Dusendurchmessern erzeugten Blasen deutlich mit der Aufstiegshohe ab. Dieses Verhalten kann
wie folgt begrindet werden.

- dD=0,1 mm

35¢F —.—dD:O,Z mm
25¢F ?

sf TUT—M . .

dD:0,4 mm

db/rnrn

0 100 200 300 400
Abstand vom Gasverteiler / mm

Abb. 5.1t Auftragung der erzeugten durchschnittlichen Blasengrof@eiiHéhe des Reaktors
fur Gasverteiler maustrittséffungemwon 0,Imm, 0,2nm und 0,4nm.

Bei der Begasung mit einer kleinen Austrittséffnung treten mehr Scherksafiasalit hierbei
entstehenden Blasen bereits bei der Entstehung feiner dispergiert werden. Fir die verwendeten
Dusenduchmesser von Omim, 0,2nm und 0,4nm ergeben sich unter den Reaktionsbedingun-

gen WebeEZahlen von 30, 15 und 7,5. Bei einer hohen Weabkvon 30 ist der Energieeintrag
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am grofdtenywodurchdie Blasen direkt am Gasverteiler in kleine Blasen dispezgien Fir
die grol3eren Gasverteiler mit einer Weberzahl von 7,5 und 15 findet diese Dispergierung nur sehr
abgeschwacht statt. Es bildeh girél3ere Blasen, die wahrend des Aufstieges zerfallen.

Die grof3en Blasen mit einem Durchmesser von lber Berfallen beim Aufstieg unter der Bil-

dung von Sekundéarblasen, wahrend die kleinen Blasen nicht zerfallen. Die Stabilitat einer Blase
hangt vom Vinhaltnis der Grenzflacherur Widerstandskraft ab, wobei im Falle einer Blase die
Widerstandskraft die Differenz der Gewialms Auftriebskraft ist. Wird das Kraftegleichgewicht
aufgestellt, kann der Durchmesser der gro3ten, gerade noch stabildasEinaeks|. 5.8 be-

rechnet werdejr9}]

3" "Q 58

Dabeiist’Q der maximale Durchmesser einer stabilen Einzeb#iseQberflachenspannung,

3 ndlie Dichtedifferenz zwischen Gasd Flussigphase undlig Erdbeschleunigung.

Fur das Zweiphasensystem &akiol und Sauerstoff und bei deersuchsbedingungen von
190°C und 3Mar ergibt sich dabei ein maximaler Durchmess& = 2,8mm.Q ist inAbb.

5.11als schwarze Linie eingezeichnet.

Die mit den beiden gro3en Gasverteilern erzeugten Blasen sind mit einer durchschnittlichen GréRe
von 31 mm und 3,4nm deutlich groRRer alsrerrechnete stabile Durchmesser und zerfallen folg-

lich beim Aufsteigen. Bei jedem Zerfall einer Blase bildet sich eine oder mehrere Satellitenblaschen,
auch Sekundarblasen genannt. Diese sind deutlich kleinaraézidien Priméarblasen.

In Abb.5.12istdie Blasengrdf3enverteilungen mit den dazugehérenden Blasenbildern fiir die drei
verwendeten Gasverteiler auf einer Reaktorh6he vonn24largestellDabei zeigt sich eine
Abhangigkeit degerfalls und der Entstehung der Sekundarblasen von derdésiGasvéei-

lers.Die obenn Abb.5.12gezige Blasenverteilung hat die Form einer Normalverteilung und die
Aufnahme der Blasen zeigt ein homogenes Blas&ibilikiden unteren Blasenaufnahmen zei-

gen hingegen sowohl grof3e als auch sehr kleine Blasen. Fur den Gasverteiler mit einer Austritts-
offnung von 0,4nm (unten) wird dies in einer deutlich bimodalen Verteildeggespiegeur

den Gasverteiler mit einAustritts6ffnung von Orf8m (mittig) I&sst sich eine bimodale Verteilung

mit einem Maximum bei Zy8n und Imm erahnen.
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Abb. 5.12 BlasengrofRenverteilung (links) und Aufnahmen der erzeugten Blasen (rerct@s) mit
Gasverteilemit Austrittséffnungen von 0,1 mm (oben), 0,2 mm (mittig) und 0,4 mm (un-
ten) bei einer Reaktorhdhe va#2 mm.
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Abb. 5.13 BlasengroRenverteilung auferReaktorhohe von 4352m (oben), 28&hm (mittig),
112mm (unten) fieinen Gasverteilerit Austritts6ffnungen von 0,4 mm.
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Durch den Zerfall der Blasen kommtreszunehmender Aufstiegshdueeiner Verschiebung
von einemonodisperseYerteilung mit grof3en BlagsreheAbb.5.13unter) hin zu einer bimo-
dalen Verteilung mit Maxima bei gro@emmar) und kleinen (Sekundgr8lasen (sieh&bb.
5.130ber).

Abb. 5.13 zeigt die BlasengrofR3enverteilung als Wahrscheinlichkeitsdichte fur einen Gasverteiler
mit einer Austrittséffnung von Oym in drei verschiedenen Abstanden zum Gasverteiler. Die
zuvor beschriwne Verschiebung der Grolienverteilung ist deutlich erkennbar. Direkt oberhalb
des GasverteilersigheAbb. 5.13unten) ergibsich einenonodispers¥erteilung mit einem Ma-

ximum bei 3,5nm. Dieses Maximum wird mit zunehmender Aufstiegshéhe abgeschwécht, wah-
rend sich ein zweites Maximum bendni bildet und aufbaut (siefbb. 5.13mittig und oben).

Fur BlasengroR3enverteilungen, die mit einer Dise mit einer Austrittséffnungnrare@zgugt

wurden, ist eine solche Verschiebung der GroRenverteilung nicht zu erkennen.

Trotz der zum Teil sehr breiterdurimodalen BlasengrofRenverteilung konnte mit den verwende-
tenBegaserBlasen mit unterschiedlichen Gréf3en erzeugt wéiolerb.14 zeigt die Konzent-
raionsverlaufe Gber der Versuchszeidi@izuvor beschriebene Variation an BlasengrofR3envertei-
lungen Die abgebildeten Versuche wurden nach der in Kapitleschriebenen Versuchsvor-
schrift bei 190C und 3ar durchgefuhrt. Die gemessenen Konzentrationen von Benzaldehyd
(Abb.5.14links) undBenzylalkohglAbb. 5.14rechts) sind auf einem sehr niedrigen Niveau von

mMo
L

Kinetikreaktor beobachtet wurden (siehe KapitBeBylalkohdlbersteigt dabei nur knaghe

unter 20

lind damit mehr als eir@rolRenordnung kleiner als die Konzeiunan, die im

untere Nachweisgrendes verwendetdgBCs Dies ist auch d&rund,warum die Analyse der
Peroxidenicht durchgefuhrt werden konnte. Bei defilietigen Zugabe von TPP in die Pro-
ben wird diese zusatzlich verdinnt, wodurch der charakteristiskiesBenzylalkoholsn auf-
genommenen Chromatogramm nicht mehr eindeutig vom Messrauschen zuiderersche
Benzoesaut®onnte ebenfalls nicht rewiesen werden.

Die niedrigen Konzentrationen finden ihren Grund in der niedrigen Sauerstoffzugabe. Verglichen
mit den Versuchen im Kinetikreaktor ist die Sauerstoffzugabe bezogen auf das Reaktorvolumen
um einen Faktor 20 bis 70 kleiner, da Explosiozsgreingehalten werden missen und der Gas-
gehalt wegen der optischen Auswertung nicht zu hoch sein darf. In den Versuchen im Blasenséau-
lenreaktor wurde, bezogen auf das ReaktorvoI21,|€i§@n|§§m—“i nSauerstoff zugefuhrt, wahramd
Kinetikreaktor 52,5 bE39——

m3mi

%auerstoff zugegeben wurden.
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Abb. 5.14 Vergleich der Konzentrationsverlaufe fur Benzaldehyd (linkemzaglalkohol
(rechts) fur eine Blasenerzeugung mit GasverteilernAusitittséffnungen von
‘Q =0,1mm, 0,2mmund 0,4mm aufeinerReaktorhéh&on 452mm (oben), 282nm
(mittig),112mm (unten)

Die inAbb.5.14gezeiten Konzentrationsverlaufe zeigen keine Abhangigkeit zu den verwendeten
Gasverteilern und damit keine Abhangigkeit zu ddrbirb.12 gezeigten untersellichen Bla-
sengréf3en und GréRenverteilungen. Daraus folgRelidsonsumsatz urgklektivitat nicht von

der Blasengrof@hangenind bestatigt damit die Ergebnisse der Simulation aus dem vorherigen
Kapitel.
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Abb. 515 Vergleich der Konzentrationsverlaufe fur Benzaldehyd (linkpemaglalkohol
(rechts) auf unterschiedlichen Reaktorhéhe fir eine Blasenerzeuginegn@asvertei-
ler mit Austritts6ffnungen von Orfim (oben), 0,&hm mittig) und 0,4nm (wnten)

Abb.5.15zeigt den Vergleich der Konzentrationsverlaufe fir Benzaldehyd (lirdex)zyidlko-

hol (rechts) auf verschiedenen Ra&khen flir Gasverteiler mit einer Austrittséffnung von
0,1mm (oben), 0,&im (mittig), 0,4nm (unten). Die einzelnen Konzentrationsverlaufe liegen, so-
wohl fur Benzaldehyd als auch Bénzylalkohohahezu perfekt Gbereinander. Dies zeigt, dass
sich kein&Konzentrationsgradienten Uber der Reaktorhéhe ausbilden und der Reaktor als ideal
durchmischt angesehen werden kann. Damit kann der Blasensaulenf®akiBaattiReaktor
betrachtet werden.
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5.3 Darstellung der Blasensaule alSemtBatch-Reaktor

Da die Blaengrof3enverteilung keinen Einfluss auf den Ablauf des Reaktionsnetzwerkes der
oloxidationhat, gleichzeitig aber der Aufstieg der Blasen zu einer idealen Durchmischung des Re-
aktors fuhrt, soll der Blasensaulenreaktor im Folgenden in einer ersteruAgréd&emiBatch

Reaktoabgebildet werden.

Fur die Modellierung des Reaktionsnetzwerkes wird die in Baprgbstellte Reaktionskinetik

mit den ReaktiongR1bisR6undden inTabelle3.7 angegebendParametern verwendet. Unter
Bertcksichtigung der dort angegebenen Reaktionsraten ergeben sich die MassernBdarnzen des
BatchModellzu:

Qj
59
Q0 Wt
Q0
MR 510
90 w 1 l
Q
N 511
oY w 1 l |
Q
S 512
00 w 1 l | l |
Qj
C 513
a3 i ¢ 1 i
Qj
T 514
Qo w 1 | |
Qj
Z o 0 5 OB By 5.15
Qo ¢ ¢ g

Dawéhrend der Versuckein Sauerstoff im Abgas detektiert werden konnte, wird angenommen,
dass sich der zugefiuihrte Sauerstoff komplett in der ReaktionsniisthDagnit ergibt sich bei

einer zugefuhrten Volumenstrom \&ih— Reaktionsgas mit einem Anteil vond®% Sauer-

stoff ein zugefiihrter Molenstrom an Sauerstoffivon= 0,01074——. Reaktortemperatur und
-druck wurden gemaR den dwgefihrten Experimenten mit = 190°C undr] = 30bar bei

einem Reaktwolumen vorw = 1,50 berticksichtig
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Abb. 5.16 Vergleichder experimentellen uns simulativen Ergebnisse. Karkzentrationsver-
laufeder Komponenten Benzaldehénzylalkohalind Benzoeséauré&kechtsAtomare
Sauerstoffbilanz als Funktion der Zeit

Eine Gegenuberstellung der experimentellen Ergebnisse @mméatchSimulatiorsind in

Abb. 5.16 gezeigtDie GroRRenordnungen der berechneten Konzentrationen stimmemidabei
den experimentell gemessenen Uberein AdhB.16links). Die errechnete Konzentration der
Benzoesaurkegt dabei im Bereich der unteren Messgrenze der verwend&eali€ und

passt somit sehr gut ins Bild. Der Verlauf des Ktmazensanstiegs wird jedoch nicht korrekt
vorhergesagt. Wahrend 8asniBatchModelleinenexponentielleAnstieg berechnet, steigen die
Konzentrationen im Experiment lineBer lineare Konzentrationsanstieg im Experirkant

durch dieRuckfuhrungleskondensiertennd daher gekiuhlt@roluolserklart werderDie RUck-
fuhrung fahrt folglictzu ener kurzenaber starken und regelmafig auftretenden Temperaturab-
senkung am Boden der Saule. Giaffeetendeifemperaturschwankungen reduzieren die Reak-

tionsgeshwindigkeitindverlangsamt oder verhindeirien potenzieixponentielleAnstieg.

Beim Vergleicher atomaren Sauerstoffbilé&izine mit der Zeit zunehmende Abweichung fest-
zustellen (sieh&bb. 5.16rechts). Wéahrend der SauerstoS§emiBatchModellkomplettabrea-
giertkommt es zu einem linearen Anstieg der experimentellen Bilanz. Der Anstieg der experimen-
tellen Sauerstoffbilanz kann einerseitglia vorhandenen, aber nicht messbaren Komponenten
Benzoesaurend Benzylhydroperoxidandererseits auf eine moégliche Anreicherung der Reakti-
onsmischung mit Sauerstoff zurtickgefuihrt werden. Letzteres ist jedoch als eher unwahrscheinlich
anzusehen, da dideinen Mengen an Sauerstoff gelost in nahezu réwlani schnell zu

Benzylhydroperoxiabreagieresollten.
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Blasen unter industriellen Bedingungen

5.4 Zusammenfassung

Ein optisch einsehbarer Hochdruckblasensaulenreaktor wurde in Betrieb genommen. Hierbei kam
eine neuartige Konstruktion deasverteilers zur Blasenerzeugung sowie eine Durchfihrung in
das Reaktorinnere fiur die Probenentnahme zum Einsatz. Des Weiteren konnte eine neue Kamera
mit telezentrischem Objektiv und eine Bildauswertung der aufgenommenen Blasenbilder imple-

mentiert werden

Durchgefiihrte Versuche mit verschiedenen Blasengrol3en lieferi@airdid®Bar ab. Hierfir
wurde das Reaktionsgas mit Gasverteilern mit Austrittéffnungen mon, @,2nm und 0,4nm

der Blasens&ule zugefihrt.

Die Ergebnisse zeigalass Reaktionsmsatz und-selektivitat der unkatalysierten Toluot
oxidation nicht von der Blasengréf3enverteilung abhangen und bestatigen damit die in Ka-
pitel 4 gezeigten numerischen ErgebnisseZudem konnte gezeigt werden, dasEldssig-
phase im Reaktor durch derBlasenaufstieg ideal durchmischt wirdund folglich alSemi

BatchReaktor betrachtet und modelliert werden kann.

5.5 Ausblick

Der experimentelle Aufbau kann als Grundlage fir viele weitere Untersuchungen genutzt werden.
Hierbei gibt es eine grofRe Zahl an Ertgraden, die variiert und genauer untersucht werden
kénnen. Der wichtigste Freiheitsgrad bleibt dabei die Blasenerzeugung. Um auch bei grof3en Blasen
einheitlichemonodispers8lasengrof3enverteilungenezhaltensolltein zuklnftigen Untersu-
chungen d Anzahl der Disen so gewéhlt werden, dass sich konstantZ alkve(sieh&l.

5.1) an der Duse ergeb®ie Anzahl der Blasen hangt folglich von der Austrittsdffand dem
GasVolumenstrom ab. Je kleiner die Austrittséffnungen, desto mehr Disen sollten verwendet
werdenDurch die Verwendung von mehreren Dusend@rd/oumenstrom pro Dise reduziert

unddie Dynamik der Blasenbildureyinget, wodurch diBlasenlidunggleichméaliger stattfin-

det und weniger Sekundarblasen gebildet wig@jehllerdings steigt mit der Anzahl der Disen

auch das Risiko einer zuriicklaufenden Fluidpinasdeamit das Explosionsrisiko. Um dies zu

verhindern, sollte die Wekahl nicht kleiner zwei gewahlt werfiedj

Wie Rollbusch et al. 4] darlegt werden experimentelle Daten zur Blasenerzeugung und Blasen-
strémungen in nicht wassrigen Losungen bei industriellen Bedingungeshibmigegyt, um eine
Ubertragbarkeit der wissenschaftlichen Ergebnisse und Korrelationen auf die industrielle Anwen-
dungen zu Ubertragen. Der hier entwickelte experimentelle Aufbau bietet aufgrund der Sicherheits-
technischen Infrastruktur und #ertigunqausEdelstahl und Glass alle nétiyenaussetzungen



6. Mischungsmaskierung einer reaktiven
Blasenumstromung

Die in Kapitel5 vorgestellteexperimentellen Ergebnisseigen, dass die unkatalysierte Toluol
oxidation nicht von deuntersuchten Variation deie&ingroRe abhangen. Dab@statigen die
experimentelleDaten die irKapitel4 aufgestellte These, dass die unkatalysierte Toluoloxidation
nichtvon der Blasenumstromung beeinflusst Wadiber hinaus zeigen diekiapitel4 vorge-
stelltennumerische Simulatiem, dass eine um einen Fakitdf= 100 beschleurigToluoloxi-
dationsowohl an der Blasenoberflache als auch in dessen Nachlauf stattfinddib(stehe

mittig). Im Folgenden wird der Einfluss der Vermischung im Nachlauf der Blase auf eine um den

FaktorKF beschleunigte Reaktion betrachtet.

Je nach Aufstisgeschwindigkeit entsteht hinter einer Blase ein stehender oder sich ablésender
Wirbel (vgl. Kapite2.3. Der Wirbel beeinflusst die Vermischsogassicht von deal durch-

mischten Verhaltnissen ausgegangen werden kann. Die Beeinflussung des Ablaufes einer Reaktior
durch die Mischungsgute in einem Reaktor ist in der Reaktionstechnik bekann

Durch die Beschleunigung der Reaktion um den Kaktof 00lauft dieseeilweise im Nachlauf
der Blase albm Nachlauf einer Blase kamufgrund der Wirbelbildungcht von einer idealen
Durchmischung ausgegangen wendemit die Reaktion mdglichweise von der Vermischung be-
einflusst wirdOb die Vermischung einen Einflug$ die (beschleunigtéjeaktion hat, und die
Reaktion damit mischungsmaskientnst wie sich dieser Einfluss auf den Ablauf der Reaktion

auswirkt wird im folgenden Kapitel genauer stubigloei stellen sich die Fragen:

1 Ist die ablaufende Reaktion misadsmaskierBeziehungsweisathdieVermischung
im Nachlauf der Blase einen Einfluss auf die ablaufende Reaktion?

1 Wann tritt die Mischungsmaskierung auf? Berstveise @lche Reaktionen siddrch
dieMischungsmaskierung beeinflusst?

1 Wodurch wird didlischungsmaskierung verursacht?

Um diese Fragen beantwortenwird zunachst eine analytische Betrachtung des Problems vor-
genommen. Nach einigen allgemeinen Voruberlegurefeaiképitel 6.2 ist in Kapiteb.3der
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Einfluss der Mischungsmaskierung durch den Vergleich der reaktiven Blasenumstromung im REV
mit demReaktionsablauf in einem idealen Reaktor aufgezeigt. Fur die numerische Darstellung des
REVskommt das in Kapitel vorgestellte Simulationsmodell zur Anwendung. Die Erorterung

wann die Blasenumstromung eine ablaufende Reaktion beeinflusst und wie diese Beeinflussung
zustand&ommt,findet in Kapiteb.4und6.5statt.

6.1 Analytische Betrachtung einer reaktiven Blasenumstromung

Fir eine Parallebder Folgereaktion bei der die Eduktend 0 zu den Produkted undO

reagierten ist im Folgenden die Selektivitéat der Reaktion als Quotient der beiden Produktkonzent-
rationen dargestellt.

w 6.1

Um den Einfluss der Blasenumstromung auf die SelektivitatReakéenssysteratzuschat-
zen wird im Folgenden die Transportgleichung fur die Selektatéhbngsweisér denQuo-

tientender Produktkonzentrationesergeleitet.

Ausgehende von derahsportgleichung d&€bpmponented

-F] I \ I I \ 3 v 1
'F_bw Liw wtu Ovw I 6.0
ergibtsich durch Substitutionit
';'-F]';' 'r-h’r NS "rn’r 1‘7[,1‘ ’Ol Ao \
W =0 W LWW LWTW WY w i 6.3
Wird nun die Transportgleichung der Komponénte
. nd o o &
R® Ve wnd w 6.4
in Gleichungs.3 eingesetzt. Diese vereinfacht gich
wTT—(()Jo VoD G H Ovdd 1 G
. O . . . e .
o oo oad B Gis 65
Oo C C

OOAOOAT UEAT 1 AO SEEEAGRADBERI 2AAEOQETT
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Wobei®d — ®das substanzielle Differenzial beschreibt und die Transformation auf ein bewegtes
Koordinatensystem darstellt. Damit beschreibt die rechte Seite der Gd&achenigranderung

der Selektivitatie ein mitbewegter Beobachter erfahrt. Hebemaerddiffusons und Reakti-

onsterm gegenseitig auf ergibt sich die rechted&ei@eichundg.5 zu Null. Fur diesen Fall

erfahrt der mitbewegte Beobachter trotz Reaktion und nicht idealer Vermischung im Blasennach-
lauf keine Veranderung des Konzentrationsverhaltrissag-olgenden wird dieser Fall fir eine

Parallelund eine Folgereaktiorskiutiert.

6.1.1 Parallelreaktion gleicher Ordnung in Sauerstoff

Fur eine Parallelreaktion

0 0 956
5 600 66
mit den Bildungsraten der gleichen Ordnung3tlezies
I Qoo
I OTAYA 6.7
ergibt &£h dasKonzentrationsverhaltriszu
A o 1 Qoo T g
o 1 Qbo 1T 6.8
Unter der Annahme, dass Bi€usionskoeffizieten konstant unfiir die Spezigs und’Ogleich
sind ergibt sich Gleichur@b zu
O—0 i O o @
OO Q Q@ O o @
GO Q-0 O 6 o 6.9
T O ® @

Nach Gleichun.8 ergibt sichozu einer Konstanten, wam

NG N M 610
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gilt. Folglich reduziert sich die rechte Seite in Glei@fungNull, womit sich fir das substanzi-
elle Differenzial ddsonzentrationsverhaltnisses

o 'O o

“Wod 6.11
ergibt Dies bedeutet, dass Rarallelreaktionen bei denen beide Reakiybeieler Ordnung in
den einzelnen Spezies sind, ein entlang einer Stromlinie mitbewegter Beobachté@rntteine Ve
rung der Selektivitheziehungsweisies Konzentrationsverhaltnisses sieht, unabhangig von der

Vermischung im Blasennachlauf.

6.1.2 Parallelreaktion ungleicher Ordnung in Sauerstoff
Im Folgenden wirdasBespel eineParallelraktion betrachtet, bei deéie Bildungsraten nicht
gleicher Ordnungn allen Spezies ist. Hierbei wird die Reaktionsordnungusest&fes in der

ersten Reaktion erhoht.

0 ¢qU ©96
5 0 00 6.12
Die Bildungsraten ergeben siah
i Qoo
i Qoo h 6.13

womitsich das Konzentrationsverhaltoas

AT—Wﬁw Q¢ el OwWeE O

i Quww 6.14

8.

darstellt Damit hangt das Konzentrationsverhadivien der Konzentration des 8astoffes ab
und ist keine Konstante mehr. Damit ist die in GleichiAgemachte Umformung nicht mehr

gultig, weshalb sich die rechte Seite der Glei6lhurnight mehr zu Null ergibt.
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6.1Analytische Betrachtung einer reaktBlasenumstrémung
O—0 1 AR A
OO QO W0 AR A

OO QO -0 O b A 6.15

Ein mitbewegter Beobachter sieht folglich bei einer Parallelreaktion miteriRgektionsord-
nung in den einzelnen Spezies eine Veranderung des ktionsnerhaltnissésentlang der

Stromlinie. Die Veranderumgn ®héngt dabei von der Konzentration des Sauerstoffes ab

6.1.3 Folgereaktion

Fir eine Folgereaktion bei der das Produkt der ersten Réaktider zweiten Reaktion weiter

zuOreagiert

0 0 90
6 UL OO0
mit den Bildungsraten
i Qoo
Qoo

ergibtsich das Konzentrationsverhalthisi
Qo
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6.17
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Damit ist ¢ ach fur einen Folgereaktiaricht konstant, womit auch hier die in GleichuhQ
gemachte Umformung nicht gultig ist und sich die rechte Seite der GREhioigzu Null

ergibt.
H—b 1 G
D QO QG

—Qw

O ® @
O ® @

NI & 6.19
O ® @



6 Mischungsmaskieruemer reaktiven Blasenumstromung 115

Ein mitbewegter Bobachter sieht folglich bei einer Folgereaktion eine Veranderung des Konzent-
rationsverhéltnissésentlang deSromlinie. Die Veranderung varhang dabei wn der Kon-
zentration des Eduktéssowie des Zwischenprodukdeab.

Zusammenfassend ergilié @nalytische Untersuchung der Beeinflussung der Selektivitat, dass
diese uathangig vonkonwvektiverund diffusiven Transport ist, sofern das hierfur definierte Kon-
zentrationsverhaltnianicht von den zu differenzierenden Variablaérgt Dies ist fieinfache
Parallelreaktionen gleicher Reaktionsordnung der Fall. Unterscheiden sich die Reaktionsordnungen
der parallelen Reaktionen oder handelt es sich um eine Folgeialésa Voraussetzumght

mehr gegeben. In diesen Fallen wird das Kontremsraerhaltnisoder beiden Produkte B und

D, und damit die Selektivitgr Reaktion von den konvektiven und diffusiven Transportmecha-

nismen und damit der Blasenumstromung beeinflusst.

Um diese Beeinflussung nédheunrztiersucherst es notwendidie Tansportgleichungen der ein-
zelnen Komponenten, aber auch die Fluiddynargktdprebenden Blasenumstréomung ortlich
vereit aufzulésen. Fir diese Untersuchung kommih dapitel 4 vorgestellteSirmulationsmo-
dellseines reprasentativen Elementarvolurgi®eY) zur Anwendung. Nach einigen Voruberle-

gungen in Kapité.2werden in Kapiteé.3und6.4die Ergebnisse der Simulationen diskutiert.

6.2 Voruberlegungen

Aufgrund deausgepréagten Abhangigkeiter-leddynamikdesStoffiilbergangsnd-trangports

und der Reaktiowerden, bei der Variation eines Parameters steisyailealischeworgénge
beeinflussEine Anderungler Anstromgeschwindigkeit dem Zweck die Rlidynamik a va-

riieren flhrt beispielsweise zu einer diinneren Grenzschicht an der Blasenoberflache und einem
schnelleren Abtransport des Gbergegangenen Sauerstoffs. Dieser veranderte Konzentrationsgradi-

ent wiederum flhrt zu einghéhten Stofflibergangsrate.

Die Veranderung der Verweilzeit eines Fluidelenaeritganddie geinderte Anstromgeschwin-

digkeit hat demgegenuber zur Folge, dass die absolute Menge des in die Flissigphase tbergegar
genen Sauerstoffs mit sinkender ReyZ@ldlssteigt. Somit ist die absolute Menge an Produkten

fur kleine Reynoldgahlen immer am grof3ten, da hier am meisten Sauerstoff zur Verfiigung steht.
Auf die Zeit bezogen schlie3en langsam aufsteigende Blasen jedoch schlechter ab, da die Raten de

Stoffiilbegangs wie zuvor erlautert geringer sind.

Egal welcher Parameter variiert wird, es werden immer alle physikatisgdeye/erandert.

Dieszeigt,wie ausgepragt und eng die Verzahnung Wieggingeatsachlich ist.
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Um diese Abhangigkeitdarzustellenyird im Folgenden auf dimensionslose Kennzahlen zu-
rickgegriffenAbb. 6.1 stellt die Abhangigkeiten der physikalisdlegangelar und nennt dabei
die verwendeten Kennzahléie fur die Beschreibung der einzeRrezess¥erwendung finden.

Die ReynoldZahl wirdhierbei fur die Charakterisierung der Fluiddynamik verwSredght
damit auch einen Rahmen fur die mdglichen zu variierenden Parameter vor. Fur die im Folgenden

vorgestellten Ergebnisse wullde Anstromgeschwindigkestriiert.

Der Umsatz wird haygfifir die Charakterisierung einer Reaktion beziehungsweise die Beschrei-
bung dessen Effektivitat verwendiaé dieBeschreibunder Reaktion mit dem Zeil dies unab-

hangig von Stoffibergang und Fluiddynamikhzmakterisieren ist er Umsatz keewignete

Grol3e, da dieser maf3geblich von der eingetragenen Menge an Edukt abhangt, welche wiederum

vom Stoffiibergang und der Fluiddynamik beeinflusst wird.

Stofflibergang

AR

S A v

W W
chemische e Fluid-
Reaktion ] Da éfn —~  dynamik

h

U e o Re 204

Abb. 6.1 SchematiscbBarstellung der Abhangigkeiten der &btalen physikalischen Prozesse
und deren Beschreibung durch dimensionslose Kennzahlen.

Stattdessen wird hier die Selektivitat bezogen auf den umgesetzten Sauerstoff verwendet. Der Sau-
erstoff reagiert in allen simulierten Fallen komplett ab. Somit estodaecthite Sauerstoffmenge

auch ein Mal fur die in die Flussigphase Ubergegangenen Menge des Sauerstoffs. Die Selektivita
kann damit als ein mitrdeStofflibergang normierter Umsatz betrachtete wdddech diese
Normierung wird der Stoffibergang auBBd¢rachtungliminiert Des Weiteren ist die Selektivi-

tat ein direktes Mal3 fur die Effizienz eines Reaktorsmégéshdie Selektivitat einer Reaktion

durch eine veranderte Betriebsweise des Reaktors zu,esbdtaemein Reaktor effizienter be-
triebenwerdenpeispielsweise durch #iezeugung grofRer oder kleiBéasen

Eine weitere wichtige dimensionslose Kennzahl fur die Charakterisierung einer reaktiven Blasen-
stromung ist die DamkohiZahl erster Ordnun@a). Sie beschreibt das Verhaltnis der Zeitska-

len der Fluiddynamik (gegeben dufiehAnstromgeschwindigReiind der Reaktion (gegeben

durch die Reaktionsgeschwindigkeit). Damit kann die Damkéhlaarster Ordnung auch als
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dimensionslose Verweilzeit eiWetumenelementes bis zu seiner komplétbeaaktioninter-
pretiert werden und ist damit eine Angabe fir den Ort der Reaktion. FlD&liaklenfindet
die Reaktion im Bulk der umgebenden Flissigphase statt. Mit stBigefdhinahert sich der

Reakionsort der Blasenoberflache an.

Mit dem inAbb. 6.1 aufgefiihrten Set an Kennzahlen wird im Folgenden der Einfluss der Mi-
schungsmaskierung einer reaktBlasenumstromung auf die ablaufende Reaktion herausgearbei-
tet.

6.3 Ist die ablaufende Reaktiomrmischungsmaskier®

Um den Einfluss der nicht idealen Vermischung im Blasennachlauf herauszustellen wird der Re-
aktionsablauf in der Blasenstromung des REV mieidesdealen Rohrreak®werglichen. Als
charakteristische Grof3e fur den Reaktionsablauf wird dabei die Selektivitat beztglich des Sauer-

stoffs, wie in Kapitd.2erlautertbetrachtet.

Abb. 6.2 zeigt dieses Vorgehen schematisch. Die zugefiihrte Menge an Sauénsiaib. 6.2)

istin beiden Fallen gleich und andert sich mit der Stromungsgeschwindégkalaubkonzent-

rationen @y, in Abb.6.2) sindidentisch. Das Volumen des idealen Reaktors erttsigricivo-

lumen der Flissigphase vom Kopf der Blase bis zum Auslass derdesREV¢w  in Abb.

6.2). Die Verweilzeit der Reaktionsmischung im idealen Rohrreaktor entspricht dabei der mittleren
Verweilzeit des Sauerstoffes im REV. Der Unterschied der beiden Ansatze Hestattder

Zugabe des Sauerstoffs. Im REV wird dieser Uber den Stoffilbergang an der Oberflache der starren

id. Reaktor REV

?4 ﬂﬁ“# Fr

M T

VG

Abb. 6.2. Schematiscbarstellung de¥ergleichs zwischeaprasentative Elementarvolumen
und idalem Rohrreaktor.
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Blase in das System eingebracht. Demgegenuber geschieht dies im idealen Reaktor ideal durch
mischt am Reaktoreingabge Unterschiede im produzierten Produktspektrum, diensieh
Selektivité&n der Komponentezeigen, sinfblglichau die Unterschiede in der idealen und hicht

idealen Mischung zuriickzufuhren.

Abb. 6.3 zeigt diesSelektivitateder KomponenteBenzylhydroperoxi@enzjalkoho) Benzalde-

hyd undBenzoesauia Abhangigkeit der Reyncldshl fir verschieden schnelle Reaktionen. Die
ablaufende Reaktion entspricimhdeKapitel3 besimmten Modell deiT oluolaxidationmit einer
gleichmafigen BeschleunigalhgrReaktionen um den Kinetikfaktor (kU¢E). Fur den in der
mittleren Spalte aufgetragenen Kinetikfader 100 west die Selektivitat eine deutliche Abhan-
gigkeit bezlglich der Reynef@dl auf. Global gesehen zeigen die Diagramme mit zunehmender
Beschleunigung eine Abnahme der SelektivitBedeglhydroperoxidsd eine entsprechende
Zunahme deSBelektivit@nder Zwischenund Endprodukte. Im Folgenden werden diese Trends

anhand der Kinetikfaktoren diskutiert.

KINETIKFAKTOR = 1:Die berechneteSelektivitatesind Uber fast den kompletten Bereich der
betrachteten Reynoldahlen konstant und identische neib @erechnungen des idealen Rohrre-
aktors. Eine Ausnahme davsndie Blasenumstrémung bei=Re Dabei ist die Fluiddynamik

so langsam, dass sie in den Bereich der Reaktionsraten kommt urdidoigiidiideale Durch-
mischungm Blasennachlauf diealfiende Reaktion beeinflusst. Mit Ausnahnteadentialstro-

mungbei Re= 1 ist die Zeitskala der Fluiddynamik jedoch deutlich schneller als die der Reaktion,
sodasslas Edukt bis in die Bulkphase getragen wird, sich dort ideal vermischt und erst dann rea-
giert. Die Blasenumstromurgt folglichkeinen Einfluss auf die Selektivitdt des Reaktionsnetz-
werkeaund wird durch das Modell des idealen Rohrreaktors gut bescldiedemebnisse in

Kapitel4 und5 bestarken dies.

KINETIKFAKTOR = 100:Eine zunehmende Beschleunigung der Reaktion flhrt dazu, dass die Re-
aktion zunehmend im Nahbereich der Blase ablauft. Bei einem Beschleunigungsfaétr 100 f
die erste Reaktion an der Blasenoberflache und in ihrem Nachlaukstattbb. 4.3 gezeigt
Infolgedessen zeigt die Selektivitat eine deullithangigkeit zur Blasenumstrémung.

Im idealen Reaktor fihrt die Beschleunigung der Stromung zu einer Abnahme der Verweilzeit. Das
Reaktionsnetzwerk l&uft zunehmend unvollstabgigpdurch die Selektivitat ziBenzylhydro-
peroxidverschoben wird. Fumigere Verweilzeiten bei Re < 10 kann das Reaktionsnetzwerk wei-

ter ablaufersodasslie Folgeprodukte Benzaldetenzylalkohaind Benzoesaumentstehen.
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Abb. 6.3: Vergleich der Reaktion der BlasenumstrgnmanREV und im idealen Rohrreaktor
anhand der Auftragung der Selektivitdt der KomponBetezylhydroperoxi@enzylal-
kohol Benzaldehyd uriBenzoesauteeziglichdesabreagierteBauerstoffals Funktion
der Reynoldgahl fur dieToluoloxidatiommit einer beschleunigten Kinetik um den Faktor
KF =1 (links), 100 (mittig) und 10000 (rechts).
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In der Blasenumstromung des REV ist grundsatzlich der gleiche Einfluss der Verweilzeit zu sehen.
Allerdings fuihrt die Ausbildung eines stehenden Wirbels zu einer Verzégerung dieses Einflusses.
Der Wirbel bildet eine Transportbarriere zwischen seinerminnei&uRerer{35], [37]sodass

sich die Verweilzeitverteilung der einzelnen Speziehdearthieitert beziehungsweise sich ein
ausgepragtdsilingausbildet. Durch diese Verzégerung kommt es zu einer deutlich langsameren

Veranderung d&elektivitdtenm Vergleich zum idealen Rohrreaktor.

Abb.6.4 zeigt die Geschwindigkeitsfelder fur die drei Regime einer Blasenumstrémung beispielhaft
an den Reynold&ahlen Re= 1, 30 und 100. Fir das mittigAibb. 6.4 darstellte Geschwindig-
keitsfeld bei Re 30istdie Transportbarriere durch den stehenden Wirbel hinter der Blase deutlich
zuerkennen.

Der Knick in derSelektivitatehei Re= 50 ist auf deWechsel désmstromungsregimearick-
zufuhren. FUEylinderumstromungdrei Reynoldgahlen grof3er 985], [37kommt es zu einer
dynamischen Ablosung des Blasennachlaufes unter AusbildkiagrderscheWirbelstalRe.

Die Wirbelablosund\bb. 6.4 rechts) fuhrt zu der Auflésung der Transportbarriere und damit zu
einer verbesserten Vermischung, wodurch sich dioRsablauf an den eméeal durchmisch-

ten Reaktors mehr und mehr angleicht.

-
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Abb. 6.4: Geschwindigkeitsfeld um eine Blase bei ReRe= 30, Re= 100.

KINETIKFAKTOR = 10000Bei einer Beschleuniguder Reaktion um einen Faklidt= 10000

findet die Reaktion ausschlief3lich an der Blasenoberflache statt. Folglich hangt die Selektivitat nicht
von der Reynoledahl und damit auch nicht von der Blasenumstrémumobbt.5 und Abb.

6.6 bestatigen das sehr schnelle, nahezu instantan Ablaufen demeReakéiner sehr kleinen

Reaktionszone an der Blasenoberflache.



6 Mischungsmaskieruemer reaktiven Blasenumstromung 121

Abb. 6.5 zeigt die Konzentrationsfelder der Komponeii@nol, BenzylhydroperoxidBenzal-
dehydBenzylalkohpBenzoesaunend Sauerstoff im Nahbereich der Blase fur die um den Faktor
KF = 10000 beschleunigieluoloxidation Die Farbskala der Konzentrationen ist ohne Zahlen-
werte angegeben, da die Abbildung lediglich einen qualatdreick der Konzentrationsfelder
geben soll. Die Farbskalaimsterhalbder einzelnen Komponentgfiir die verschiedendtey-
noldsZahlenjeweils gleichst jedoch zwischen den Komponenten nicht vergleithBdb. 6.6

sind analog zAbb. 6.5 die Reaktionsraten der ReaktioRéibis R6 aufgetragerbie Farbskala

ist hiedogarithmisclund fur alle Diagramme identisch.

Der aus der Blase herausdiffundierende Sauessiitrt sofort alwodurch es an der Blasen-
oberflache zu einer Verarmungratuol kommt. Die Reaktion ist folglich durch den Suoit-
port limitiert. Dies begunstigt die Produktion der ZwisahrehEndprodukte. Demnach reagiert
allesBenzylhydroperoxigbenfalls instantan ab, wie inAelb. 6.5 gezeigtsodasslessen Selek-
tivitat konstant auf einem Niveau nahe null bedx.Reaktionsnetzwerk kdr@ufigzum End-

produkt deBenzoesaumurchlaufen wergsodasslessen Selektivitat stets gr@8és ist. Die

PhCH, PhCHOOH PhCHO PhCHOH PhCOOH

ﬂiiiﬂ'

o l

Abb. 6.5: Konzentrationsfeldeder KomponentenToluol, BenzylhydroperoxidBenzaldehyd,
BenzylalkohpBenzoesaunend Sauerstoff flr die um den Falkér= 10000 beschleu-
nigteToluoloxidatiorbei Blasenumstromungenit Re= 1, 30, 10Mie Farbskala ist in-
nerhalb einer Spalte gleich

klein
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Abb. 6.6: Ortlich aufgeléste Reaktionsraten Beluoloxidationeiner Blasenumstromuhei
Re= 1, Re= 30, Re= 100undKF= 10000.

leichte lineare Abnahme mit zunehmender Reyaaihdisst wiederum mit der abnehmenden Ver-
weilzeit zu erklaren. Bei kleinen Reyrdddiden verweilt ein Fluidelement langer an der Blasen-
oberflachesodassliesem uber eine langer Zeit Sauerstoff zugeitthrDurch die kontinuierli-

che Zufuhrung an Sauerstoff und der gleichzeitigen Verarmiolg@faufen die Folgereaktio-
nen vermehrt ab. Dies flhrt zu einem Anstieg der Selektivitdt des EndpBehddesaumit
sinkender Reynoldahl.

Im ideal durchiischten Rohrreaktor findet eine solche Stofftransportlimitierung aufgrund der ide-
alen Durchmischung nicht st@dherlaufen die Folgereaktionen nicht verstarks@gssnit
abnehmender Verweilzeit bei steigender Reyfaidlzunehmend melBenzylhydrperoxid

nichtabreagiemind dessen Selektivitat ansteigt.

Die um einen FaktdtF = 10000 beschleunigt Reaktion wird nicht durch das Modell eines idealen
Rohrreaktors abgebildet. Da Die Reaktion ausschlie3lich in einem kleinen Volumen an der Blasen-
oberflabe ablauft ist das Oberflachenerneuerungsmodell (vgl. R&pdiier eine sehr gute
N&herung.
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Zusammenfassend zeigen digib. 6.3 dargestellten Ergebnisse, dass eine Redldianf einer
arichtigeno Zeitskala abl 2 uKRKR=,100ibeschldunigtsRem Be i
aktion stark von derUms?P mung der Bl ase abh?2ngt. Il m f ol gc¢
Zeitskala genauer definiert und der Einfluss der Mischungsverhéltnisse in der Blasenumstrémung

auf die Reaktion dargestellt.

6.4 Wann tritt eine Mischungsmaskierung auf?

Die bisherige Betraiting zeigte anhand des Vergleichs des Reaktionsablaufes ineairem id
Reaktor und einer Blasenstromung im REV eine Abhangigkeit der Selektivitat von der Fluiddyna-
mi k f¢gr eine Reaktion auf der arichttogmeno 2Z
genauer zu definieren und eatigemein gultigkussage treffen zu konnevird diese mit der

Zeitskala der Fluiddynamik einer Blasenumstromung verglichen. Hierfir kommt in der folgenden
Darstellung die Damkohgahl erster Ordnundd@) zur Anwendung. Sie beschreibt das Ver-

haltnis der beiden genannten Zeitskalen. Fir eine bessere Lesbarkeit wird die {3ahikdhler
erster Ordnung irRolgendemdamkohlesZahl genannt.

Abb. 6.7 zeigt die Auftragung der Selektivitat bezigésh/erbrauchteé®auerstoffaus den Si-
mulationen deREVsfir die KomponentemBenzylhydroperoxidBenzaldehydenzylalkohol

und Benzoesaura Abhangigkeit der DamkiérZahl bei konstanten Reynokkshlen von

Re= 1, 30 und 100. Die aufgetragenen Reydalden beschreiben die Bereiche der Blasenum-
stromung einelPotentialstromungeines stehenden Blasenwirbels und eines dynamisch ablésen-
den WirbelsDie Diagramme &t Komponenten weisen zwei Merkmale auf. Zum einen unter-
scheiden sich die Verlaufe der Reys#atiden in einem Bereich vOril< Dg < 1000. Zum

andern konnen alle Verlaufe der Selektivigiiem kinetiklimitierten, einen mischungsmaskierten
und einerstofftransportlimitierten Bereich eingeteilt werden

KINETIKLIMITIERTER BEREICH (D& < 0 ). Irh kinetiklimitierten Bereich ist die ablaufende Reak-

tion deutlich langsamer als die Fluiddynamik. Das Verhaltnis der Zeitskalen ist deutlich kleiner
eins. Dies hatur Folge, dass die Reaktion nicht in der Nahe der Blase, sondern im Bulk der Flus-
sigphase ablauft. D&elektivitateder Komponenten hangen folglich nicht von der Blasenum-
stromung ab. Dementsprechend liegen die Verlaufe der Selektivitat der drestisahegkidrey-
noldsZahlen tbereinander. DiesBereichsind die inPAbb. 6.3 dargestellten Diagramme mit ei-

nem KinetikfaktoKF = 1 zuzuordnen. Fir eiighdhung der Ausbeute in einem Reaktor kann

fur Reaktionen in diesem Bereich lediglich der Stoffllbergang des Sauerstoffes in die flissige Phase
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intensiviert werdeie langsam ablaufende Reaktion kann mit dem Maleledéen Rohrreak-
tors sehr gut beschreiben wer@endie Reaktion deutlich langsamer als die Fluiddyatd#auk
istdie Annahme der idealen VermiscHiingiesen Bereich gultig

STOFFTRANSPORTLIMITIERTERBEREICH (Da;> 1 0)0n0 stofftransportlimitieen Bereich ist die
Zeitskala der ablaufenden Reaktion deutlich schneller gegentber der der Fluiddynamik. Demnach
findet die Reaktion ausschlie3lich an der Blasenoberflache statt. Hierbei kommt es zu der bereits
zuvor beschriebenen Stofftransportlimitieraveshalbdie Folgereaktionen zum Endprodukt
Benzoesaurgeglnstigt werden. Dies resultierte in einer kompletten Durchreaktion des Netzwer-
kes bis hin zBenzoesaurd-Ur eine Verbesserung der Reaktionsausbeute kann auch in diesem
Bereich lediglich der Sidfergang des Sauerstoffes intensiviert werden. Diesem sedesoh

in Abb.6.3dargestellten Diagramme mit einem Kinetikf&&er 10000 zuzuordneDie diesem
BereiclzugeordneteReaktioneaufen in einem sehr kleinen Volumen an der Blasenoberflache

ab und koénnenfolglichin guter Naherung mit dem Oberflachenerneuerungsmodell abgebildet

werdenReaktionen in der Bulkphase haben keinen Einfluss.

MISCHUNGSMASKIERTERUBERGANGSBEREICH(0 , lag<Ol 0)OD@&r mischungsmaskierte Be-

reich stellt einen Ubergangsbereich zwischen dem kinetiklimitierten und stofftransportlimitierten
Bereichen dar. Die Zeitskalen der Reaktion und der Fluiddynamik liegen in &hnlichen Grol3enord-
nungen, sodass die Reaktion sowohlraBlagenoberflache als auch in dessen Nachlauf stattfin-
det. Wahrend die Zustande in den kinetill stofftransportlimitierten Bereichen unabhangig von

den gezeigten ReyneKhlen sind, ist der Ubergang zwischen diesen Bereichen fiir jede Rey-
noldsZahl en anderell.iegt die ablaufende Reaktion im mischungsmaskierten Bereiemdihrt

Variation der Blasenumstromung zu deutlichen Anderungen der Selektivitét.

Beim Vergleich der gezeigten Reyrndddiden ist auffallig, dass fur alle KomponenteSealak-
tivitatenfir die Reynoldgahlen Re= 1 und 100 sehr nahe beieinatidgen wahrend sich der
Kurvenverlauf fir Re 30 deutlich unterscheidet. Dies bestatigt die bereits zuvor angefiihrte Be-
grindung, dass der sich ablosende Wirbel bel&&die Mischguten Nachlauf der Blase ver-
bessert, wahrend der stehende Wirbel beidResine Transportbarriere darstellt. Fir Rast

die Reaktion wie auch die Fluiddynamik deutlich langsamer gegentber dem Stofftransport. Dem-
nach sorgt der hier relativ gesehen #en@mfftransport fur eine gute Durchmischung, die der

Vermischungles sich ablosenden Wirbels bet RB0 ahnlich ist.

Fur die Zwischenprodukte BenzaldehydBenkzylalkohatrgibt sich ein Maximum in der Selek-
tivitdt zwischeamkdhlerZahlenvon Da; = 10 bis 100. Hierbei verschiebt sich das Maximum

fur Stromungen mit einem stehenden Wirbel zu nie@ragekodhlerZahlen Mit zunehmender
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Abb. 6.7: Auftragung der Selektivitat vBanzylhydroperoxjBenzaldehy@&enzylalkohgBen-
zoesaurévon oben nach unten) bezigligsabreagierteBauerstoffals Funktion der

DamkohlerZahl erste©rdnung.
Bereich,

: kinetiklimitierteBereich,

: stofftransportlimitierter Bereich

: mischungsmaskierter
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Reaktionsgeschwindigkeit, bei gleichbleibender Verweilzeit laufen die Folgereaktionen zu den Zwi-
schen und Endprodukten verstarkt ab. Bei sehr schnellen Reaktiorigan&ihlesZahlen
Da  100werden zunehmend Folgereaktionen begyrsstagssich dieSelektivitdtemehr

und mehr zum Endprodukt dBenzoesaungerschieben.

DiesemBereichsind die irAbb. 6.3 dargestellten Diagramme mit einem Kinetisfaddd = 100

zu zuordnerDie diesem Bereich ablaufende Reaktionen werden weder durch das Oberflachen
neuerungsmodell noch durch das Modell des idealen Rohrreaktors abgebildet, da die Reaktion we-
der der Blasenoberflache noch der Bulkphase zugeordnet keentleEin Modell, das diesen

Ubergangsbereich abbildet, wird in Kapitel 7 vorgestellt.

Zusammenfassend kann der fur die Studie interessanten Bereich der mischungsmaskierten Reak-
tion aufDamkdhlerZahlenvon 0,1< Da < 1000 begrenzt werde. AulRerhaltedi@greiches ist
die Reaktion nicht durch eine Anderung der Blasenumstromung beeinflussbar.

6.5 Wodurch wird Mischungsmaskierung verursacht?
Wie im vorherigen Unterkapitel gezeigt beschr@barkdhlefZahlenin einem Bereich von
0,1< Dg < 1000 Reaktionen im Nahbereich der Bsaskasslie Umstromung das entstehende

Produktspektrum beeinflusst.

Um ein besseres Verstandnis fur diese BeeinfluksuRgaktion durch die nicht idealedbu

mischung im Nachlauf der Blaserhaltenwird im Fdgenden die Selektivitat der Komponenten
bezlglich des Sauerstoffs bei konstabtnkohlesZahlenbetrachtetDies entspricht einem
senkrechten Schnitt durch die Abbildungeblb. 6.7. Wie zuvor erlautert beschreibt die
DamkdhlesZ a h | einen dimensionslosen aorto der Re
ist eine Betrachtung des Produktspektrums bei konstanter Dasdkbhédrer unterschiedlichen
ReynoldsZahlen ein probatddittel,um den Einfluss des Blasenumstrémung auf die ablaufende

Reaktion aufzuzeigen

In Abb. 6.8 sind dieSelektivititede Reaktionsprodukte beziglich des Sauerstoffs Uber der Rey-
noldsZahl fur konstant®amkoéhlesZahlenvon Da; = 0,001, 10, 1000 aufgetragen. Jede dieser
DamkdohlerZahlenist dabei charakteristisch fir einen der zuvor vorgestellten Reaktionsbereiche.

Da; = 0,01 beschreibt eine sklmgsamBeaktion verglichen mit der Fluiddynamik. Die Reaktion
findet demnach im Bulk der Flissigphase statt und ist dem kinetiklimitierten B&béich4n
zuzuordnen. Die Unabhangigkeit 8etektivitdtemaller Komponentenon der Reynolegahl
bestétigt, dass die Blasenumstromung den Reaktionsablauf nicht bédibfl6stind die
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Abb. 6.8: Auftragung der Selektivitat vorBanzylhydroperoxidb) Benzylalkoholc) Benzalde-
hyd, d)Benzoesaurgeziglich Sauerstofs&unktion der Reynoldahl bei konstanten
DamkohlerZahl erster Ordnung.

Konzentrationsfelder im Nahbereich der BlasBdget 0,01dargestellt. Auch hier ist keiig-

reaktion zu sehen, welche folglich zu einem spateren Zeitpunkt im Bulk stattfindet.

Da, = 10000 beschreibt eine sehr schnelle Reaktion verglichen mit der Fluiddynamik und ist dem
stofftransportlimitierten Bereich zuzuordnen. Die Reaktion findet ausschlief3lich auf der Blasen-
oberflache statt und ist durch den Stofftransport der KomponenitesriiDies wird durch die
Konzentrationsfelder im Nahberettgr Blase (sielddb.6.10 bestatigt. Die Verarmung der Bla-
senoberflache an Toluol (gedrste Spalte Abb.6.10) fuhrt dabei zu einer Férderung der Fol-
gereaktionen. Daraus folgt eine sehr hohe Selektivitat der Benzoesaure, welth&lied ie

der Reaktionskette ist. Die sofortige Weiterreakti@wirhenprodukteird durch die fehlende
Ausbreitung des Benzylhydroperoxids und des Sauerstoffes bestatigt (siehe zweite und sechste
Spalte irAbb.6.10). Beide Komponenten reagieren direkt an desr®lasrflache ab.
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PhCH; PhCH,O0OH PhCHO PhCH,OH PhCOCH

o "".l

klcin g / mol m™ groB

Abb. 6.9: Konzentrationsfeldeder KomponentenToluol, BenzylhydroperoxidBenzaldehyd
BenzylalkohpBenzoesaunend Sauerstoff einer Blasenumstromun®&e+ 0,01und
Re= 1, 30, 10Mie Farbskala ist innerhalb einer Spalte gleich.

Die Selektivitateder Komponenten sind weitestgehend unabhangig vereylesldsZahl. Le-
diglich die Selektivitdt von Benzaldehyd Bemzoesaureeigen eine lineare Abhangigkeit. Mit
zunehmender Reynoldahl und konstanter Damkohi&ahl nimmt der Einfluss der Stofftrans-
portlimitierung zu. Wahrend sich die Reaggieschwirigkeitals auch die Stromungsgeschwin-
digkeiterhohen, bleilder diffusive Stofftransport konstdnfolgedessekommt es zu einer zu-
nehmend lokal erh6hten KonzentratiorBanzoesaurgelche wiederum durch die vonkhr
talysierteiReaktiorR6

PhCHOOH + PhCOOHY PhCOOH+ PhCHO+ H20 RE

zu einer vermehrten Produktion von Benzaldehyd fuhrt
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PhCH, PhCHOOH PhCHO PhCHOH PhCOOH

wﬂiﬂiﬂi

kleln G/ molms3 groB

Abb. 6.1Q Konzentrationsfeldeder KomponentenToluol, BenzylhydroperoxidBenzaldehyd
BenzylalkohpBenzoesaumend Sauerstoff einer Blasenumstromungdget 10000und
Re= 1, 30, 10Mie Farbskala ist innerhalb einer Spalte gleich

Da, = 10 beshreibt eine reaktive Blasenumstrémung im mischungsmaskierten Bereich. Hierbei
laufen die Fluiddynamik und die Reaksiohahnlichen Zeitskalen abdasslie Reaktion an der
Oberflache und im Nachlauf der Blase stattfindet. Die Auftragung der Selektivitat Gber der Rey-
noldsZahl fur die Komponenten Benzylhydroperoxid zeigt eine sich abschwachenden Reduzie-
rung der Selekttét bis Re= 50. Zwischen Re 50und Re= 60 kommt es zu einem sprunghaften
Anstieg, der sich dann abflacht. Fir alle anderen Komponenieseistetlauf genau invertiert

undist mit den verschiedenen Stromungsregimen der Blasenumstromung ziAeddarende

von der Potenzialstromung (siélid. 6.4 links) um die Blase bei R4 bildet sich langsam ein
stehender Wirbel aus. Dieser fiihrt zu dirersportbarrierspdasslasinnere des Wirbels vom
AuReren abgetrennt ist (siétb. 6.4 mittig). Wie in der mittleren ZeileAbb. 6.11am Beispiel

eines stehenden Wirbels berR3®gezeigtreagierBenzylhydroperoxich Inneren des Wirbels
nahezu vollstandig abpdasses zu einer Anreicherungrdrolgeprodukte Benzaldehyd und
Benzylalkohdtommt. Als Folge dessen findet im Wirbel eine erhhte Produkenzoesaure

statt. Dies aul3ert sich in einer Erh6hung der Selektivitat in Richtung der ZuistEewlpro-

dukte.










































































































































































































































