4. Umsatzberechnung fiir isotherme Idealreaktoren

4.1 Einfiihrung

4.2 Allgemeine Stoffbilanz

Grundsétzlich 14t isch das Reaktionsgeschehen in einem chemischen Reaktor durch die drei Differen-
tialgleichungen,

— die Stoffbilanz,
— die Energiebilanz,

— die Impulsbilanz,

erfassen. Die Stoff-, Energie- und Impulsbilanz basieren auf den S&tzen von der Erhaltung der
Masse, der Energie und des Impulses. Die Integration dieser Bilanzen mit den speziellen Rand-
bedingungen des Einzelfalls liefert dann Aussagen zum Konzentrations-, Temperatur-, Druck- und
Geschwindigkeitsverlauf im Reaktionssystem. Das Auslegen eines chemischen Reaktors erfor-
dert also das Aufstellen und die Integration dieser Bilanzgleichungen.

Stoff- und Energiebilanz sind durch die in beiden Gleichungen auftretende, fiir chemische
Reaktionen charakteristische, Reaktionsgeschwindigkeit miteinander gekoppelt. Auf die Ener-
giebilanz wird in Kapitel 4.4 ndher eingegangen. In der Impulsbilanz tritt die Reaktionsgeschwin-
digkeit nicht explizit auf, so dafs mit Ausnahme der Félle, in denen wesentliche Druckgradienten im
Reaktionsraum auftreten (z.B. Flammenreaktionen), die Impulsbilanz bei der Beschreibung des Re-
aktionsgeschehens vernachléssigt wird.

Der Satz von der Erhaltung der Masse gilt nicht nur fiir die Gesamtmasse, sondern ist auch auf die
Massen der einzelnen Komponenten anwendbar. In der Regel geniigt es jedoch, die gesamte Umsetzung
durch die Konzentrationsidnderung eines repréisentativen Reaktanden zu beschreiben.

Die Bilanzgleichung hat in einphasigen Systemen die allgemeine Form

Zeitliche Anderung Anderung Anderung
Anderung —  infolge + infolge + infolge
(lokal) Konvektion Diffusion Reaktion

und fiir mehrphasige Systeme wird angesetzt:

Zeitliche Anderung Anderung Anderung Anderung
Anderung — infolge + infolge + infolge + infolge
(lokal) Konvektion Diffusion Ubergang Reaktion

Die Bilanzgréfie kann im allgemeinen Fall jede intensive Groéfie sein, jedoch im speziellen Fall der
Stoffbilanz ist es die Partialdichte der Komponente i bzw. bei volumenbestéindigen Reaktionen die
Konzentration ¢; der Komponente 1.

Die in der Bilanzgleichung enthaltenen vier bzw. fiinf Terme sind wie folgt zu verstehen:
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1. Zeitliche Anderung (lokal)

Es wird ein beziiglich des Bilanzraumes (Volumenelement des Reaktionssystems, Reaktor, Kataly-
satorkorn) festes Koordinatensystem (Bezugssystem) gewihlt. Damit muf die lokale zeitliche
Anderung der Konzentration ¢; oder bei einem differenziell kleinen Volumenelement die lokale
Ableitung der Konzentration nach der Zeit fiir dieses Volumenelement beriicksichtigt
werden, so dafl

0 C;

ot
als partielle Ableitung geschrieben wird. Dieser Term der Bilanzgleichung wird in einigen Lehrbii-
chern als Speicherung oder Akkumulation einer extensiven, abzdhlbaren Grofe (im Falle der
Konzentration der Molzahl und in dem der Partialdichte der Masse) im betrachteten Volumenele-
ment in der Zeiteinheit bezeichnet.

dVg (4.1)

. Anderung infolge Konvektion

Durch die Konvektion (Zu- und Ablauf, Riihren (erzwungene Konvektion) und Dichte- bzw. Tem-
peraturdifferenz (freie Konvektion)) werden ganze Teilchenbereiche mit der Lineargeschwin-
digkeit u transportiert. Wird zunichst der Ubersicht halber der konvektive Fluk in nur einer
Richtung

Uy Ci (mol /m? s) (4.2)

durch die Fliche Ay Az des Volumenelementes AV = Ax Az Az betrachtet.
so ergibt sich fiir die Differenz zwischen ein- und austretendem Molstrom

zeitliche Anderung der Konzentration
bzw. Speicherung der Molzahl

eintretender austretender
Molstrom Molstrom
(U AyAz n (U, AYAZ
Ay
AX
Abbildung 4.1.
(g ¢i)y = (a i)y n,) Ay Az (4.3)

und nach Division durch das Volumenelement AVyp = Az Ay Az

(ug i), — (Uz i)y py _ A (g c;) (4.4)

Ax Ax

bzw. fiir  — 0 die eindimensionale Kontinuititsgleichung
dc; _ 0 (us ) (45)

ot oz

In das Volumenelement treten jedoch auch in y- und z- Richtung Molstéme ein, so daf geschrieben
werden mufs:
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0¢; 0 0 0

at = — %(urcl)-l-a—y(uycl)-l-&

Nach Einfiihren des aus der Vektoranalysis bekannten Begriffs der Divergenz, der die durch
Stromung (Konvektion) in einem bestimmten Bereich hervorgerufene Anderung charakterisiert,
folgt

(Uz Ci) (46)

einstromende Molzahl - ausstromende Molzahl

= —di ; 4.7
Volumen - Zeit v (U CZ) ( )
die Kontinuitétsgleichung
9
actz = —div(u¢) (4.8)
wenn die Konzentration ¢; die Bilanzgréfe ist oder
9 0
a—ptz = —div(u p;) (4.9)

wenn die Partialdichte p; die Bilanzgrofe ist.

. Anderung infolge Diffusion

Der Ausgleichsfluft der Komponente i ist dem Betrag des Konzentrationsgradienten proportional
und ihm entgegengerichtet, so dal man den negativen Konzentrationsgradienten als Triebkraft
des Diffusionsflusses ansetzen kann und das 1. Ficksche Gesetz erhilt

dci
Jopig = —D; 6—{1 (eindimensional) (4.10)
T
oder
Joig = —D;gradc; (dreidimensional) (4.11)

Fiir die lokale zeitliche Anderung ergibt sich das bekannte 2. Ficksche Gesetz

. 2.
%Ctl = lg;; (eindimensional) (4.12)
oder
) 20. 207, 2 .
% =D, 38330; + aayc; + 88;; = div (D, grad¢;) (dreidimensional) (4.13)

. Anderung infolge Reaktion
Die Konzentration der Komponente ¢ kann sich im Bilanzraum auch durch eine ablaufende che-
mischen Reaktion verdndern. Entsprechend Gleichung (77, 7?) gilt

a(ii
ot

= yr (4.14)

oder, wenn gleichzeitig j verschiedene, stochiometrische unabhingige Reaktionen ablaufen,

8Ci
=S s (4.15)
J

Die Reaktionsgeschwindigkeit kann als intensive Grofse auf die Volumeneinheit (homogene Reak-
tionen) oder auf die Oberflicheneinheit (heterogene Reaktionen) bezogen werden.

. Anderung infolge Ubergang

In mehrphasigen Systemen, wie sie beispielsweise im Kapitel 3.4.3 bahandelt wurden, mufs
der Stofftransport durch die Phasengrenzfliche beriicksichtigt werden. Wiahrend in homogenen
Phasen alle Anderungen stetig sind, tritt an der Phasengrenzfliche ein Konzentrationssprung
auf. Entsprechend den Gleichungen (??) bis (??) und (??) kann fiir die Anderung infolge Ubergang
angesetzt werden.
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Aus der Addition der einzelnen Terme ergibt sich fiir die Konzentration ¢; der Komponente 4 als
Bilanzgrofe die 1. Damkdéhler - Gleichung fiir homogene Systeme in der eindimensio-
nalen Form

= faAc (4.16)

dc; 0 (ug c;) 8% ¢;
o T T Tar TPigm v (4.17)
oder dreidimensional
0% _ _div(uei) + di (Digrade;) + > vijr (4.18)
5 = v (ue; v (D; gradc; ‘ ii T .

J

Diese Schreibweise der Damkohler - Gleichung (Stoftbilanz) hat den Vorteil, daf sie unabhéngig
vom gewihlten Koordinatensystem gilt, also nicht nur wie abgeleitet im kartesischen Koor-
dinatensystem, sondern ebenso fiir Kugelkoordinaten (z.B. fiir die Stoffbilanz im Katalysatorkorn
(vergleiche 3.4.1) und Zylinderkoordinaten (Rohrreaktor, Katalysatorpore, Katalysatorkorn).

4.3 Isotherme Idealreaktoren

Aufgrund der Betriebsweise (Satz-, Fliek- und Teilfliekbetrieb) und des Grades der Riickver-
mischung der Reaktionsmasse im Reaktionsraum ergeben sich fiir einphasige chemische Reaktionen
drei idealisierte Grenzfille der Reaktionsfiihrung:

1. der Satzbetrieb mit vollstindiger (idealer) Durchmischung der Reaktionsmasse,

2. der Fliekbetrieb ohne Durchmischung der Reaktionsmasse,

3. der Fliefbetrieb mit vollstdndiger Durchmischung der Reaktionsmasse.

Diesen drei Grenzféllen entsprechen drei idealisierte Modellreaktoren:
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4.4 Idealer Riihrkessel (Batch)

Der diskontinuierlich betriebene Riihrkessel (Batch-Reaktor, Satzreaktor) hat haufig die in der Abbil-
dung 4.2 gezeigte Bauart, wobei das Verhéltnis der Reaktorhohe zum
Durchmesser des Reaktors, der Schlankheitsgrad, in der Re-
gel gleich 1 ist (bei stark exothermen Reaktionen wegen der
groferen spezifischen Oberfliche auch > 1). Rithrerform und

—— -durchmesser sind von der jeweiligen Mischaufgabe abhén-
Motor gig, so dafl beispielsweise hochviskose Reaktionsmassen mit

g langsam drehenden wandgingigen Anker- oder Gitterriihrern
» flexible durchmischt werden, wihrend mit kleinen schnell laufenden
Kupplung Turbinen- und Propellerriirern ein Zweiphasensystem gut di-

spergiert werden kann. Die Reaktionswarme wird, wie im Bild
angegeben, iiber einen Doppelmantel oder iiber Rohrschlangen,
die aufsen aufgeschweifst sind bzw. als Spiralen in die Reakti-
onsmasse eintauchen, ab- bzw. zugefiihrt. Das Reaktorvolumen
kann vom kleinen Laborreaktor bis zum Groffraumreaktor mit
200 m? Inhalt variieren.

¢~ Daupf- Fir die im folgenden durchzufiihrende Reaktorberech-

: nung wird der diskontinuierlich betriebene Riihrkessel als ide-
al durchmischt angesehen, so dafs weder Konzentrations-
noch Temperaturgradienten in der Reaktionsmasse auf-
treten (idealer Batch - Reaktor, DIK). Da beim Satzbe-
trieb weder Reaktionskomponenten zu- oder abgefiihrt wer-
den, noch ein Stoffstrom aufgrund einer Kozentrationsdif-
austritt ferenz in der Reaktionsmasse fliekt (vollstandige Durch-

Beschickungs-
Sffimng

Thermo-
meter 4

2
Turbinen-
mihrer

mischung), reduziert sich die allgemeine Stoffbilanz (?7?)
zu
Abbildung 4.2.

Zeitliche Anderung Anderung Anderung

Anderung — infolge + infolge + infolge

(lokal) Konvektion Diffusion Reaktion

—_— —_— —_——

=0 =0 =0

Da die Konzentration im ideal durchmischten Reaktor unab-

héngig vom Ort ist, kann auf die partiellen Differentiale der
Gleichung (4.18) verzichtet werden, und es ergibt sich fiir die Konzentration der Komponente i bei
einer stéchiometrisch unabhingigen, volumenkonstanten Reaktion

dCi
g7 Vit (4.19)

bzw. Gleichung (?7?)
1 dCi
v; dt
Diese Gleichung ist die Stoffbilanz eines ideal durchmischten Satzreaktors mit den genannten
Einschrankungen. Damit ergibt sich fiir den Satzreaktor folgender schematischer Konzentrations-
verlauf (Abbildung 4.3)
Wird eine zeitliche Verdnderung des Reaktionsvolumens Vg zugelassen, gilt mit ¢; = n;/Vg (Glei-
chung ?71)

1 d?’lz
V; VR dt
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Konzentrationsverlauf (schematisch)
zeitlich Srtlich
b e, 4
Ca0 Ca0 to
=
2 &2
.§ \/ i taUS/z
= Ca i C t
| g instationdr, e : > Aaus >
A g homogen 0 taus/2 tas  t 0 X
A =

Abbildung 4.3.

Die Molzahl des Reaktanden i kann durch den Umsatz X} des Eduktes k ausgedriickt werden (ver-
gleiche hierzu Gleichung (?7)):

dni = iT’Lk’o ka (4.20)
vk

Mit dem Massenerhaltungssatz Vg, = Vg s, folgt:
1 dXy _ Veopo _ 1 po
v dt Ngo P Cro P

(4.21)

Da die Reaktionsgeschwindigkeit nicht nur von den Konzentrationen bzw. dem Umsatz, sondern auch
von der Temperatur abhéngig ist, wird die Integration der Stoffbilanz von der Art der Tempera-
turfithrung (isotherm, adiabatisch, polytrop), also der Warmebilanz, beeinflufit.

Bei isothermer Reaktionsfithrung im ideal durchmischten Batch - Reaktor ist die Temperatur
raumlich und zeitlich konstant, so daf die gesamte durch die Reaktion aufgenommene bzw. abgegebene
Wirmemenge iiber die Reaktorwand zu- bzw. abgefiihrt werden muf. Die Integration der Stoftbilanz
liefert unter diesen Bedingungen den Ausdruck

Xeogx
t = kO / k (4.22)
Po Jo T v

Ist p eine Funktion des Umsatzes, erfolgt die Losung des Integrals meist graphisch. Fiir volumen-
konstante Reaktionen vereinfacht sich das Integral zu

X dXx
t = ck,o/ L (4.23)
0

T v

oder fiir die Komponente i

t = / dei (4.24)

Jeio Ti

Fiir eine irreversible Reaktion 1. Ordnung mit der stéchiometrischen Gleichung (vergleiche

Kapitel 3.3.1)

At p

ergibt sich mit
r=kca =kcap (1-X4) (4.25)

fiir die Reaktionszeit ¢ analog Gleichung (?7)

1 (%4 dXa 1
t = — = ——1In(1-X 4.26
P - pma-x (4.26)
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oder nach dem Umsatz aufgelost
Xy =1-ekt, (4.27)

Mit, Einfithren der 1. Damko6hler-Zahl, dem dimensionslosen Quotienten

Reaktionszeit,
Zeitkonstante der Reaktion
t
kely !

Da[ ==

_ n—1
=ktcly,

der fiir eine Reaktion 1. Ordnung mit der Geschwindigkeitskonstanten £ und damit der Zeitkonstanten
1/k dem Produkt
Da; = kt (4.28)

entspricht, ergibt sich der Umsatz zu
X4 =1—¢ Par, (4.29)

In analoger Weise ergibt sich fiir eine irreversible Reaktion 2. Ordnung mit der stéchiometrischen
Gleichung

24 5 p

fiir den Umsatz X 4 unter Beriicksichtigung von Gleichung (??) die Beziehung

Da]
X4 = —— it Day = 2ktcag. 4.30
A Dar +1 mit Day CAL0 ( )
X
bt = A
26,470 (1—XA)

In der folgenden Tabelle 4.4 sind die Reaktionszeiten als Funktion des Umsatzes fiir einige Zeitgesetze
bei isothermer Reaktionsfithrung und fiir volumenbestindige Reaktionen angegeben.
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Tabelle 4.4: Reaktionszeit in Abhangigkeit vom Umsatz fiir einige Zeitgesetze bei isothermer Reaktionsfithrung

und Vg = const. (Gleichgewichtskonstante K. = ki /K> )

Reaktion Reaktionszeit ¢ =

1)‘1/A|A+...—)... kca ]A‘ ln(leA)

kv

n 1-n
2 A+ ... kci (-Xq)ton o
) lval Fhoal (eno)™ D)
(n £ 1) )
3 valA+...— ... k(nullte Ordnung) C?«'\?,A\A
kcacn 1

cpolval(l1-X4)

4) |lvalA+ |lvg|B+...—> ...

k(caolvel—crolval)

cgolval-caolvelXa

(ca # cB)
2 1 Xa lvB| cgolval—caolvelXa
5)‘VA|A+|UB‘B+"'—)"' kcacs k(CBYO\uA\chVO\uB\) (CA,OU*XA) +CA,0\'/B\*CB,0\'/A\ cB,olval(l=X4)
1 1 1 1 )
6) A+ B+c...—> ... kcacace ¥ | Tao—eno)(cao—ern) In T LI e "
.1 ¢B,0 1 In Ce.0

cg0—cA,0XA

7)A P k]CA—kQCPZ K 1

(Ca,O*CA,o)(Ca,O*CB,o)

Kccao—cpo

F1(1+Ke)

T

= b (s - )

n
Kcecao—

cpo—(1+Kc)ea 0 Xa

cc,o—ca,0Xa

)

In der folgenden Abbildung ist der Umsatz X4 fiir einfache Reaktionen 0., 1. und 2. Ordnung als
Funktion der Damkohlerzahl dargestellt. Fiir die Reaktion 0. Ordnung gilt X4 = Day, so dafl bei
Day = 1 vollstindige Umsetzung erfolgt ist. Reaktionen mit einer Ordnung > 0 fiihren erst nach
unendlicher Zeit zum vollstdndigen Umsatz (vergleiche Abbildung 77, Seite 77).

XAA

1.0

1. Ord.

2. Ord.

05 ¢

o ———— - -

Abbildung 4.4.

Nachdem die Reaktionsdauer t zum Erreichen eines bestimmten Umsatzes und damit einer ge-
wiinschten Produktqualitdt ermittelt ist, besteht die weitere Aufgabe der Reaktorberechnung in der
Ermittlung des Reaktionsvolumens Vg, das fiir die geforderte Produktionsleistung bendtigt
wird. Neben der oben berechneten Reaktionszeit h ist die Kenntnis der Totzeit Tyo¢, die zum Fiillen,
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Auftheizen, Abkiihlen und Entleeren des Reaktors erforderlich ist, notwendig. Die Summe aus beiden
Zeiten ist die Betriebszeit des Reaktors . Fiir die Produktionsleistung ergibt sich mit Gleichung
(77)
. Npaus — NP0
np= —————— 4.31
F t + tror (4.31)

und mit npg = 0 und dem Umsatz der Schliisselkomponente k sowie Einsetzen der Selektivitdt Sp
(77)
vep ngoSp Xy vp cro VroSe Xy

et — 4.32
e+t DT (4.32)

np =

Sp = np —npo vk (4.33)
Npro —Ng Vp

n; = nm*ﬁnk,oXk (4.34)
Uk

vp ko VeRpSp Xy

n = - 4.35
r k| po(t + trot) (4.35)

wobei Sp die Selektivitdt in bezug auf das gewiinschte Produkt P bei zusammengesetzten Reaktionen
ist. Nach Umformen erhélt man das Reaktionsvolumen

k| p(t + teot)
vpcego SpXg

VR = n.p (436)
Fiir p ist der kleinste wihrend der Reaktionszeit auftretende Wert einzusetzen, fiir Reaktionen mit
Volumenkontraktion also p,, so dafs das Dichteverh&ltnis gleich 1 ist. Die Werte fiir ¢, Sp und Xy
kdénnen nicht unabhéngig voneinander gew#hlt werden, sondern es miissen die sich aus der Integration
der Stoffbilanz ergebenden zugehorigen Werte eingesetzt werden. Fiir nur eine stochiometrisch unab-
hingige Reaktion ist Sp = 1. subsectionldeales Stromungsrohr (PFTR) Unter einem Strémungs-
rohr (Rohrreaktor) versteht man einen kontinuierlich betriebenen Reaktor, dessen zylindrischer
Reaktionsraum ein grofes Verhiltnis von Reaktorldnge zu -durchmesser aufweist. Das im folgenden
behandelte ideale Stromungsrohr (Idealrohr, IR, PFTR) zeichnet sich im Gegensatz zum im vorhe-
rigen Kapitel besprochenen idealen Batchreaktor dadurch aus, dafs sich die Reaktionsmasse mit einer
kolben- bzw. pfropfenartigen Stromung (piston flow oder plug flow) durch das Rohr bewegt, so
daf in radialer Richtung keine Konzentrations- und Temperaturgradienten auftreten und eine axiale
Riickvermischung ausgeschlossen ist. Da ausschlieflich Reaktionen in homogener Phase be-
trachtet werden, flieflen die Reaktionspartner, Lésungsmittel usw. auf der einen Seite des Idealrohres
zu, wihrend die Reaktionsprodukte, nicht umgesetzte Reaktionspartner usw. auf der anderen Seite
das Rohr verlassen. Das Idealrohr wird also im stofflichen Gleichstrom gefahren.

Zum Aufstellen der Stoffbilanz konnen fiir das ideale Stromungsrohr folgende Vereinfachungen
vorgenommen werden:

1. die Stromungsgeschwindigkeit hat nur eine axiale Komponente, und alle Variablen sind
nur von der Ortskoordinate z (lings der Rohrachse) abhéngig;

2. es tritt keine axiale Vermischung auf, so dafs der axiale Diffusionskoeffizient gleich Null ist
(Daz = 0);

3. analog tritt auch keine axiale Wiarmeleistung auf (\,, = 0).

Im Fall des stationiren Betriebszustandes ist die Reaktandenkonzentration ¢; ebenso wie alle
anderen Variablen nicht mehr von der Zeit abhéngig, sondern eine Funktion der Ortskoordinate.

Zeitliche Anderung Anderung Anderung
Anderung — infolge + infolge + infolge
(lokal) Konvektion Diffusion Reaktion
—_———— —_——

=0 =0
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Beim idealen Stémungsrohr wird zweckméfig von der eindimensionalen Stoffbilanz (4.20) ausgegangen:

d(usc;)

Wird die Lineargeschwindigkeit uz durch den Volumenstrom v ersetzt und entsprechend das Volu-

v=u,nR? E >

dV, = R dz

Abbildung 4.5.

menelement d Vi = 7 R d z eingefiihrt, ergibt sich fiir eine stéchiometrisch unabhéngige Reaktion

d C; 'U
((“/R) = yr (4.38)
v = u,mR? (4.39)
dVg = dzrR? (4.40)

Da im stationéren Zustand und fiir eine volumenkonstante Reaktion v = konst. ist, gilt

’l-) dCi
- — 4.41
vi dVi " (441)
v = konst. (4.42)
Nach Einfiihren der mittleren Verweilzeit 7
V
T == (Dimension der Zeit) (4.43)

v

ergibt sich mit der Rohrlinge L und dem Zylindervolumen © R L = Vg die Stoffbilanz des Reak-

tanden i fiir das ideale Strémungsrohr im stationiren Betrieb fiir eine st6chiometrisch

unabhénigige, volumenbestéindige Reaktion
L1 dCi
T | dz

= (4.44)

Damit ergibt sich fiir das ideale Strémungsrohr folgender schematischer Konzentrationsverlauf

(Abb. 4.4).

Durch Einsetzen des Umsatzes der Schliisselkomponente k in Gleichung (4.44) wird

L Ck,0 ka _
Tk dz

(4.45)

Verlduft die betrachtete Reaktion unter Volumeninderung ab, so mufs auch die durch den
Differentialquotienten
dVg

(4.46)
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Konzentrationsverlauf (schematisch)
zeitlich ortlich
Ch A 4
Zulauf * Ca
» cA,ein XZO cA,ein
—
<=
= (E .
8 Ablauf X:L/2 CA,aus I
o . . CA,aus B RURERNENED Gl B ; ;
— stationar, _ f >
inhomogen 0 t 0 L2 L x

Abbildung 4.6.

ausgedriickte ortliche Anderung des Volumenstromes beriicksichtigt werden, und es ergibt sich mit

(e ©) = —cpg 0, dX; (4.47)
vk |
die Stoftbilanz )
Cro Vo ka
’ =r 4.48
‘l/k‘ dVB ( )

Die Integration der Stoffbilanz zusammen mit der Wérmebilanz ist wie beim idealen Satzreaktor
von der Temperaturfithrung (isotherm, adiabatisch, polytrop) und von der Reaktion selbst (einfache,
reversible, Parallel-, Folgereaktion) abhénigig.

Im Fall der isothermen Reaktionsfiihrung ist beim idealen Stromungsrohr sowohl die zeitliche
als auch die ortliche Differentiation der Temperatur gleich Null, d.h. es treten sowohl zeitlich als
auch oOrtlich keine Temperaturgradienten auf.

Zur Berechnung des Reaktorvolumens eines Idealrohres wird die Stoffbilanz in der Form

d X

dVR = Cg,0 1-)0 r—
Tl

(4.49)

Uber das gesamte Reaktorvolumen integriert. Dabei erhilt man fiir eine volumenbestindige Reaktion
mit v, =0 = konst.

Xe g x
L / aX (4.50)
v o Tkl
bzw. fiir die Konzentration der Komponente i
[&F3 d i
Ve _ ;2 / ¢ (4.51)
v c rq

7 Ci,0

eine Gleichung, auf deren rechter Seite das gleiche Integral auftritt, wie beim ideal durchmisch-
ten Batchreaktor (4.24). Damit gelten auch die in Tabelle (4.4) angegebenen Reaktionszeiten in
Abhénigigkeit vom Umsatz fiir verschiedene Zeitgsetze bei isothermer Reaktionsfithrung und volumen-
besténdiger Reaktion, jedoch muf die Reaktionszeit t des diskontinuierlichen Riihrreaktors
durch die Verweilzeit 7 des kontinuierlich betriebenen Strémungsrohres ersetzt werden.

Fiir eine volumenbestindige irreversible Reaktion 1. Ordnung folgt wie bei idealen Bat-
chreaktor mit der Damkohlerzahl 1. Art
Day = k7 (4.52)

fir den Umsatz des Reaktanden A
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Xy =1—¢ Pu fiir 1. Ordnung (4.53)

und entsprechend fiir eine volumenbestindige irreversible Reaktion 2. Ordnung mit

Da; = 2caokT (4.54)
D
X4 = ﬁ fiir 2. Ordnung (4.55)

Fiir Reaktionen, die mit Volumeninderung ablaufen, gelten die Analogien zwischen Batch und PFTR
nicht mehr (siehe hierzu 0. Levenspiel Seite 22).

Bei isothermer Reaktionsfiihrung entspricht das zeitliche Nacheinander des Batchre-
aktors fiir volumenbestindige Reaktionen dem o6rtlichen Nacheinander des Idealrohres.
Dementsprechend lassen sich im diskontinuierlichen Batchreaktor (Laborversuch) erzielte experimen-
telle Ergebnisse auf die kontinuierliche Betriebsweise im Rohrreaktor iibertragen.

4.4.1 Idealer Durchflufiriihrkessel (CSTR)

Fiir einen kontinuierlich betriebenen idealen Riihrkessel (Idealkessel, CSTR, KIK) gilt in gleicher
Weise wie fiir den idealen Satzreaktor, dafs keine Konzentrations- und Temperaturgradienten
als Funktion des Ortes auftreten. Damit unterscheidet sich der kontinuierlich betriebene Riithrkessel
mit vollstdndiger Riickvermischung vom ebenfalls kontinuierlich betriebenen idealen Stréomungsrohr.

Fiir die Stoftbilanz des CSTR ergeben sich beziiglich der Ortsabhéngigkeit der Variablen die glei-
chen Vereinfachungen, wie beim idealen Batchreaktor. Im stationdren Betrieb ist die Reaktandenkon-
zentration nicht mehr von der Zeit abhéngig, d.h. es erfolgt also keine Speicherung.

Zeitliche Anderung Anderung Anderung
Anderung — infolge + infolge + infolge
(lokal) Konvektion Diffusion Reaktion
—— S——
=0 =0

Aufgrund der vollstéindigen Riickvermischung kann das gesamte Reaktionsvolumen als Bilanzraum
herangezogen werden und entsprechend Gleichung (4.7) die Differenz zwischen ein- und austretendem
Molstrom bezogen auf das Reaktionsvolumen als Term fiir die Anderung infolge Konvektion in die
Stoftbilanz eingesetzt werden.

n7 aus n7 0
e F = E Vii T 4.56
VR ; 2" ( )

Werden anstatt der Molenstrome die Konzentrationen des Reatanden i fiir eine stochiometrisch un-
abhéngige Reaktion eingesetzt, ergibt sich

Ci0 ) —Cjaus Vaus

Vr

_—_— (4.57)

wobei U, bzw. Vs die Volumenstrome des Zu- bzw. Ablaufs, ¢; o die Zulaufkonzentration des Reaktan-
den i und ¢; ays die Konzentration im Austragstrom sind. Wegen der vollstdndigen Riickvermischung
der Reaktionsmasse ist ¢; aus auch die Konzentration im Idealkessel. Mit Einsetzen der mittleren Ver-
weilzeit

S—: (4.58)

Uaus

ergibt sich unter Beriicksichtigung von v, p, = Vaus Paus

Ci,aus B Cz_,O Paus — ur (459)
T T Po
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Fiir eine stochiometrisch unabhinigige, volumenbestindige Reaktion lautet damit ddie
Stoffbilanz des CSTR im stationiren Betrieb
i Ci,aus — Ci,0 - r (460)
v; T
Fiir den CSTR ergibt sich der folgende zeitliche und 6rtliche Konzentrationsverlauf des Reak-
tanden A im Reaktionsvolumen.

Konzentrationsverlauf (schematisch)
zeitlich ortlich
C, A C, A
Zulauf A A

- i cAﬁein B cA,ein K
> oo | Austrag
wn
& \/
ﬁ CA,auS CA,aus
<
Q -
= stationar, 0 > >

homogen t 0 X

Abbildung 4.7.

Im stationdren Zustand ergibt sich fiir eine irreversible Reaktion 1. Ordnung mit dem Zeit-
gesetz
ra = —kca,aus (4.61)

nach Einsetzen in die Stoffbilanz (4.60)

CAaus 1
€A 1+ k7

(4.62)

und mit der Definition des Umsatzes (??) sowie nach Einfiihren der Damkdohlerzahl (4.30)

Da[

Xp = ———
A 1+ Day

ein Ausdruck, der fiir eine irreversible Reaktion 2. Ordnung beim idealen Strémungsrohr bzw. idealen
Satzreaktor erhaltenen Beziehung entspricht. Fiir eine irreversible Reaktion 2. Ordnung nach
der Gleichung 2 A — P ergibt sich

X
Da; = —=24 (4.63)
(1—Xa)

Abbildung 4.8 zeigt den Umsatz X 4 als Funktion der Damkohlerzahl fiir Reaktionen 1. und 2. Ordnung
im CSTR.

Zur Berechnung des fiir eine bestimmte Produktionsleistung erforderlichen Reakti-
onsvolumens Vg wird der Molenstrom des Reaktanden 7 in der Stoffbilanz durch den Umsatz der
Schliisselkomponente k ersetzt, und man erhélt nach dem Reaktionsvolumen aufgel6st

ngo Xk cko Vo Xy

Ve = = 4.64
R T |vg] T v ( )

Bei gegebenen Zulaufbedinungen und festgelegter Reaktionstemperatzr kann das Reaktionsvolumen
angegeben werden, das zum Erreichen eines bestimmten Umsatzes X erforderlich ist. Mit der Defi-
nition der Produktionsleistung ergibt sich fiir das Reaktionsvolumen
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1h oD L _______.
1.0rd
0,5} 2. Ord.
o 1 2 3 4 sn
D3
Abbildung 4.8.
Vg = —F_ (4.65)
r |l/p‘

Dieses Reaktionsvolumen ist der folgenden Tabelle fiir einige ausgewéhlte Reaktionen zu entnehmen
(Tabelle 4.4.1)

Tabelle 4.4.1 Erforderliches Reaktionsvolumen Vi fiir einige Reaktionen im Idealkessel (K. — Gleichgewichts-
konstante)

Reaktion r Reaktionsvolumen Vg

LA+ = e+ kca VR s Toans /52T T=X0)

2. | A+ = e+ ki R T Y

3| A+walB+ .. > vp[+.. | keacs upkCA,o(paus/p_a)Q[CB,ziZZ\/\m\)ca,oXA](lfx/n
L|A=P K (CA B i(_Pr) k (paus/po)[K-e CZ{)(;?ES);;{;*CP,O*CA,OXA]

4.4.2 Kaskade (RB)

Hiufig wird eine Reaktion nicht in einem einzigen Idealkessel, sondern in mehreren hintereinander
geschalteten, kontinuierlich betriebenen Riihrkesseln, einer Kaskade durchgefiihrt.

Der Austragsstrom des n-ten Kessels ist der Zulaufstrom des n + 1-ten Kessels der Kaskade.
Die Reaktionsbedingungen in irgendeinem beliebigen Kessel werden nicht von den Vorgingen in den
folgenden Kesseln beeinflufst.

Fiir die Stoffbilanz des Reaktanden i ergibt sich bei einer stéchiometrischen unabhéngigen, vo-
lumenbesténdigen Reaktion fiir den n-ten Kessel analog (4.60)
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CoV

R

Vv
C,v ChV
——-’ .......
C —l
Cc,V
1. Kessel c, LY
2. Kessel c
n-ter Kessel
Abbildung 4.9.
Cin — Cin,0 = ur (466)
TTl
wobei wegen der vollstindigen Riickvermischung im Reaktor ¢;aus = ¢; gesetst wurde. Der Aus-

tragstrom des n + 1-ten Kessels ist gleich dem Zulaufstrom des n-ten Kessels und damit

Ci,n — Ci,n—1 =y (467)

Tn

Gleichung (4.67) ist die Stoffbilanz des n-ten Kessels einer Kaskade im stationiren Betrieb
fiir eine volumenbestindige Reaktion, wobei 7,, die mittlere Verweilzeit im n-ten Kessel ist.

Fiir eine irreversible Reaktion 1. Ordnung A — P ergibt sich nach Einsetzen von (4.68)

vir = —kca (4.68)
in (4.67) .
cCAm T 1+k (469)
A,n—1 Tn

Besteht die Kaskade aus N Kesseln, so folgt fiir den N-ten Kessel einer isothermen Kaskade

1
AN (4.70)
CA0 [z, A+km)

n=1

Sind die mittleren Verweilzeiten in den einzelnen Kesseln gleich grof, d.h. 7, = 7, so erhélt man fiir
den Umsatz vom Eintritt in den ersten Kessel bis zum Austritt aus dem N-ten Kessel

c 1

AN _ 1 — (4.71)
CA,0 (1+k7)

Xan=1-

Aus dieser Gleichung kann man bei gegebener Geschwindigkeitskonstante, Verweilzeit und Kesselzahl
den in der Kaskade erreichbaren Umsatz X4 n berechnen. Ist ein bestimmter Umsatz gefordert,
kann nach Logarithmieren die notwendige Anzahl von Kesseln errechnet werden.

—log (1—Xan)

N = log (1+kT) (472)

In vielen Fillen ist eine graphische Losung zur Ermittlung des Umsatzes zweckmiifiig
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-usr &4 Reaktions-
geschwindigkeit

N

Konvektionstherm

/

Sl -/t >
Casz Caz  Cayi Cao cy

Abbildung 4.10.

Die in Abbildung 10.10 schematisch dargestellte Losungsmoglichkeit erlaubt die Er-
mittlung des Umsatzes fiir isotherm und stationir betriebene Kaskaden. Dabei ist es nicht
erforderlich, daf alle Kessel gleich grofe Reaktionsvolumina haben. Ausgehend von der Stoffbilanz
(4.67) wird die rechte Seite der Beziehung gegen die Konzentration der betrachteten Komponente
aufgetragen (experimentelle Bestimmung der Reaktionsgeschwindigkeit als Funktion der Reaktanden-
konzentration)

—V;T VS. C;

Werden entsprechend der linken Seite der Gleichung (4.67) Geraden mit der Steigung —1/7,, durch die
Punkte ¢,, 1 auf der Abszisse gezogen, so ergeben sich die Schnittpunkte mit der Reaktionsgeschwin-
digkeitskurve, die den Abszissenwert ¢, haben. Bei diesem Verfahren wird mit der Eingangskonzen-
tration c¢; o begonnen, un man erhélt aus dem Verhéltnis von Austragskonzentration ¢; y zu ¢; o den
Gesamtumsatz der Kaskade.

4.4.3 Vergleich der Idealreaktoren

Die in den ersten drei Abschnitten dieses Kapitels angesprochenen idealisierten Reaktortypen idea-
ler Satzreaktor (Batch), ideales Strémungsrohr (PFTR) und kontinuierlich betriebener Idealkessel
(CSTR) sind die Grundtypen technischer Reaktoren und beinhalten gleichzeitig die Grenzfille der
Stromungsformen (keine oder vollstandige Riickvermischung). In der folgenden Abbildung sind noch-
mals die zeitlichen und 6rtlichen Konzentrationsverldufe eines Reaktionspartners A fiir eine isotherme
Reaktionsfilhrung und stationdren Betrieb in den drei Modellreaktoren gegeniibergestellt. Die Stoff-
bilanzen fiir eine stochiometrisch unabhingige, volumenbestindige Reaktion lauten mit
der Konzentration des Reaktionspartners A fiir

ddL: = ra (Batch) (4.73)
L
—ddﬂ = ra (PFTR) (4.74)
T z

CAaus 7 €40 _ (CSTR) (4.75)

T
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Konzentrationsverlauf (schematisch)

zeitlich ortlich
A
S Ca
§ Ca0) ty
a oko
g
g \/ t;ms/ 2
4 Ca t
é instationdr, > A >
- homogen t 0 X
—
A
. Zulauf Ca
'g L CA,ein XZO
=
S
o =—» — W)
5 = Ablauf /
E ? . . cA,aus x=L i :
) stationar, > - >
= inhomogen 0 t 0 L2 L x
o Zulauf c. A c. A
M A A
p— | — —
/(\]\ S,)J - - CA,cin CA,ein
8 o0
-~
= \/Austrag
_g CAAaus CA,aus
— . .
~ stationar, > P>
- homogen 0 t 0 X

Abbildung 4.11.

Aus der obigen Abbildung und den Gleichungen (4.73) und (4.74) wird ersichtlich, dafs das zeit-
liche Nacheinander des idealen Satzreaktors dem Ortlichen Nacheinander des idealen
Stromungsrohres entspricht. Wird im Batchreaktor eine Reaktandenkonzentration als Funktion
der Reaktionszeit experimentell verfolgt, d.h. die Zeit-Konzentrations-Kurve bzw. gebrduchlicher die
Zeit-Umsatz-Kurve aufgenommen, so ergibt sich die momentane Reaktionsgeschwindigkeit als Stei-
gung in diesem Diagramm. Entsprechendes gilt fiir die Konzentration langs der Rohrachse im PFTR.
Die Integration der Stoffbilanzen fiihrt fiir isotherme, volumenbestéindige Reaktionen zu
den gleichen Beziehungen fiir beide Reaktoren, wobei der Reaktionszeit ¢ des Batchreaktors
die mittlere Verweilzeit 7 des PFTR entspricht (Tabelle 4.4).

Fiir die beiden kontinuierlich betriebenen Modellreaktoren ist aus der obigen Abbildung bzw. den
Stoffbilanzen (4.74) und (4.75) zu entnehmen, daf im stationdren Betrieb mit konstantem Volumen-
strom die Konzentration des Reaktionspartners A zeitlich konstant ist. Das gleiche gilt auch fiir die
Temperatur. Wahrend beim CSTR die Zusammensetzung der Reaktionsmasse auch ortlich konstant
bleibt, verdndert sie sich lings der Achse des PFTR, so daf ein Produkt hier unter sich stindig &n-
dernden Konzentrati onsbedingungen - wie auch beim Batchreaktor - entsteht. Sofern die Qualitdt des
Produktes von den Konzentrationsbediungnen bei dessen Bildung abhéngt, wird man im Idealkessel
ein gleichmifkigeres Produkt erhalten, als im Idealrohr bzw. Satzbetrieb (Ausnahme: Polymerisatio-
nen, da hier die mittlere Lebensdauer eine Radikals klein gegeniiber der mittleren Verweilzeit ist). Eine
weitere Folge der ¢rtlich konstanten Konzentrationen im CSTR ist eine gegeniiber dem PFTR kleinere
mittlere Reaktionsgeschwindigkeit bei Ablauf nur einer stéchiometrisch unabhéngigen Reaktion, da die
Reaktionsgeschwindigkeit, die proportional der Konzentration der Reaktionspartner ist, im gesamten
Reaktor nur den Wert hat, der am Reaktorausgang vorliegt, wihrend im idealen Stromungsrohr die
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Reaktionsgeschwindigkeit entsprechend dem Konzentrationsverlauf am Reaktoreingang hoch ist und
zum Reaktorausgang abnimmt. Im folgenden Bild 4.12 ist, um dies zu verdeutlichen, der Umsatz als
Funktion der 1. Damkohlerzahl fiir Reaktionen 1. (A — P) und 2. Ordnung (24 — P) aufgetragen,
so dafs unmittelbar ersichtlich wird, daft die Riickvermischung bei gleicher mittlerer Verweil-
zeit den Umsatz vermindert. Dies gilt allgemein fiir Reaktionen positiver Reaktionsordnung.

10

0.5} c

1 1 1 1 »
0 1 2 3 4 5py

. Ordnung PFTR
. Ordnung PFTR
. Ordnung CSTR
. Ordnung CSTR
. Ordnung PFTR, CSTR

Abbildung 4.12.

gaQ Wk
O N = N =

Damit ergibt sich fiir den CSTR das grofere Reaktionsvolumen Vg, wenn in beiden Reaktoren
gleiche Umsiitze erzielt werden sollen. Im folgenden Bild 4.13, in einer Auftragung der reziproken
Reaktionsgeschwindigkeit von A iiber dem Umsatz X 4, ist die kariert gezeichnete Fliche unter der
Kurve entsprechend der Stoftbilanz (4.50) fiir das ideale Rohr

(4.76)

VR, Rohr TR /XA dXa
0

CA0 v CA,0 TA

mit der mittleren Verweilzeit Tron,y proportional dem Reaktionsvolumen cg ronr des Rohres. Dement-
sprechend ergibt sich mit der Stoffbilanz des kontinuierlich betriebenen Idealkessels (4.64)
V X
RKessel Tk 7_A (477)

CAp ¥ CA,0 rA

mit der mittleren Verweilzeit Tiesse1 €in der groferen Rechteckfliche proprotionales Reaktionsvolumen
VR Kessel- Je grofer der geforderte Umsatz X 4 sein soll, je steiler also die eingezeichnete Kurve wird,
desto grofer wird auch die Differenz zwischen den benétigten Reaktionsvolumina.

Im folgenden Bild 4.14 ist, um dies zu verdeutlichen, das Verhiltnis Vg Kessel/ Vronr als Funktion
des Umsatzes fiir verschiedene Reaktionsordnungen aufgetragen.

Es wird ersichtlich, daf bei einer stochiometrisch unabhingigen Reaktion das Volumen des CSTR um
so grofer sein mufs, je hoher der Umsatz und je hoéher die Reaktionsordnung sind.
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TKessel/CA,O
TRotr/Ca0
- >
A XA
Abbildung 4.13.
53 A
< 21000
Sae Reaktion 2. Ordnung
= F 400 im Idgalkessel
PN
> Z 100
S 40 Reaktion 1. Ordnung
im Idealkessel
10 .
Reaktion 1. Ordnung
in einer Kaskade (N=3)
4 \
1 | \ \ \

0,996 0,99 096 0,9 0,6 0
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Abbildung 4.14.

Welche Uberlegungen zur Wahl eines geeigneten Reaktors notwendig sind, wenn zusammenge-
setzte Reaktionen ablaufen und damit Selektivitdtsprobleme auftreten, wird im letzten Kapitel 4.9
angesprochen.

Abschliefsend ist noch darauf hinzuweisen, dafs die drei idealisierten Reaktortypen hiufig reale
Reaktoren hinreichend genau genug beschreiben. Sollten komplexere Stromungsformen in realen Re-
aktoren auftreten, so konnen diese durch Schaltungen von Idealtypen modelliert werden. Haufig sind
auch Schaltungen von Realreaktoren technisch verwirklicht (Kaskade, Horde, Biindel). Im Abschnitt
4.7.1 werden einige dieser Schaltungen von Realreaktoren noch angesprochen.
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4.5 Verweilzeitverhalten idealer Reaktoren
Der Umsatz in einem kontinuierlich betriebenen Reaktor héngt von der effektiven Reaktionsgeschwin-

digkeit r. sy und der individuellen Aufenthaltsdauer, der Verweilzeit, der Volumenelemente des Fluids
ab.

Terr A

>

U Verweilzeit

Abbildung 4.15.

Fiir eine exakte Reaktorbeschreibung ist nicht nur die Kenntnis der mittleren Verweilzeit not-
wendig, sondern dariiber hinaus sind Angaben {iber die individuellen Verweilzeiten der Fluidelemente,
die untereinander oft stark differieren, also Angaben iiber das Verweilzeitspektrum, erforderlich.
Bei zu kurzer Verweilzeit ist moglicherweise der Umsatz noch zu gering oder das Gleichgewicht noch
nicht eingestellt, und zu lange Verweilzeiten kdnnen unerwiinschte Folgereaktionen begiinstigen.

In den vorangegangenen Abschnitten wurden als Grenzfélle der kontinuierlich betriebenen Reak-
toren der Idealkessel mit vollstdndiger Riickvermischung und das ideale Stromungsrohr, das durch
das Fehlen einer axialen Riickvermischung und eine kolbenartige Stromung zu charakterisieren ist,
vorgestellt. Im Idealrohr sind die individuellen Verweilzeiten der Fluidelemente und die
mittlere Verweilzeit 7 des Fluids, das mit konstantem Volumenstrom v durch das Reaktionsvolu-
men Vg stromt, gleich grofd. Bei allen anderen Reaktoren, d.h. sowohl beim Idealkessel als auch bei
allen Realreaktoren, sind die individuellen Verweilzeiten der Fluidelemente {iber ein Verweilzeitspek-
trum (Verweilzeitdichteverteilung) verteilt.

Zur experimentellen Untersuchung des Verweilzeitverhaltens eines Reaktors wird dem Stoffstrom
in der Regel am Reaktoreingang eine Markierungssubstanz (Farbstoff, Elektrolyt, radioaktiver
Stoff) zugesetzt (Eingangssignal, Markierung) und deren Konzentration stromabwérts, in der Regel am
Reaktorausgang, als Antwortsignal (Ausgangssignal) erfallt (Extinktion, elektrische Leitfihigkeit,
Strahlungsintensitét). Das Eingangssignal c; ¢(t) kann als Funktion der Zeit auf verschiedene Weise
aufgegeben werden. Die gebrauchlichsten Eingangssignale sind die Sprungmarkierung (Sprungfunk-
tion, Verdrangungsmarkierung), bei der die Konzentration zum Zeitpunkt ¢ = 0 vom Wert Null auf den
Wert ¢; o springt und diesen Wert fiir alle Zeiten ¢ > 0 beibehélt, und der Dirac Stof8 (Stofmarkie-
rung, Nadelfunktion), der durch den stoffartigen Zulauf der Markierungssubstanz zum Zeitpunkt ¢ = 0
bzw. in einem differentiell kleinen Zeitintervall zu charakterisieren ist. Der Vorteil der Stofmarkierung
liegt in der geringen Stérung des Systems, da nur wenige cm?® der Markierungssubstanz zur Untersu-
chung des Verweilzeitverhaltens ausreichen. Der Nachteil liegt in der geringen Konzentration, die sich
bei starker Riickvermischung einstellt, und der damit verbundenen Analysengenauigkeit. Die Stofs-
markierung liefert als Antwortsignal das Verweilzeitspektrum (Verweilzeitdichteverteilung,
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gelegentlich auch Verweilzeitverteilung) des Reaktors widhrend man bei einer Sprungmarkierung
die Verweilzeitsummenkurve (Verweilzeitfunktion, Ubergangsfunktion), das Integral des Verweil-
zeitspektrums, erhilt.

Als weitere Markierungsart ist die Frequenzmarkierung zu nennen, bei der der Stoffstrom mit
sich sinusférmig dndernder Konzentration markiert wird. Sind die Einganssignale nicht exakt genug
aufzugeben, werden an zwei oder mehr verschiedenen Mefstellen stromabwérts die Antwortsignale
aufgezeichnet und aus ihrem Vergleich auf das Verweilzeitverhalten des Reaktors geschlossen.

A . A
Random input cyclic input
Output
. 5 Output
5 > >
3 t t
Q
=)
)
Q
5 . A
§ Step input Pulse input
[._4
Output Output
> >

Abbildung 4.16. Arten der Markierungstechnik zur Verweilzeit-Bestimmung

4.5.1 Idealer Durchflufiriihrkessel (CSTR)

Ausgehend von der Stoftbilanz des CSTR, die bereits oben abgeleitet wurde (Gleichung (4.59), so-
wie unter Beriicksichtigung des instationfren Betriebs durch den ersten Term der allgemeinen
Stoffbilanz (4.18), die die zeitliche Verdnderung der Konzentration (Speicherung) beschreibt,
dcz‘7aus Ci,0 Paus Ci,aus
T = Tp—oiT-i_;iji’j (478)
kann der letzte, die chemische Reaktion beriicksichtigende Summand der rechten Seite aufer acht
gelassen werden, da er fiir die Beschreibung der Verweilzeit eines Fluidelementes, also seiner Aufent-

haltswahrscheinlichkeit im Reaktor, keinen Beitrag leistet. Unter isothermen Bedingungen kann dann
vereinfachend

Po = Paus (479)

gesetzt werden, und es ergibt sich die instationire Stoffbilanz des CSTR ohne chemische
Reaktion



22 4. Umsatzberechnung fiir isotherme Idealreaktoren

d i au
6tau% = Ci0 — Ciaus (4.80)

Nach der Variablentrennung

_ e _ dl (4.81)
T

Ci,0 — Cj,aus
ergibt die Integration zwishcne t = 0 und ¢ = T' mit den Anfangsbedingungen c¢; aus = 0 zur Zeit ¢t = 0
Ciaus —t/T
—— =1-e (4.82)
Ci,0

und nach dem Einfiihren der dimensionslosen Zeit 6 (reduzierte Verweilzeit)

§ = - (4.83)

T

ergibt die Verweilzeitverteilungsfunktion F(6) (Verweilzeitsummenfunktion, Ubergangsfunktion)

fhaws _ pg) = 1—e? (4.84)
Ci0

Durch Differentiation der Summenfunktion F'(f) erhdlt man das Verweilzeitspektrum E(#) (Ver-
weilzeitdichtefunktion, -dichteverteilung)

B(l) = —= = ¢ (4.85)

Die Funktionen E(6) und F(f) charakterisieren das Verweilzeitverhalten des Idealkessels.

4.5.2 Kaskade (RB)

Fiir den Einzelkessel in einer Reihenschaltung von idealen Riihrkesseln, einer Riihrkesselkaskade, mit
N gleich grofien Kesseln ergibt sich die Stoftbilanz im instation&ren Betrieb ohne chemische Reaktion
analog zur oben angegebenen Beziehung fiir den Idealkessel

dci,n

Tn W = Ciynfl - Ci,n (486)

wobei 7, die Verweilzeit des n-ten Kessels ist. Mit Einfiihren der Verweilzeit der gesamten Kaskade
folgt

T=Nm, (4.87)
und damit

dc;n N N
027 = — CZ' n—1— — Cz' n (488)
dt T T

Nach Einsetzen der reduzierten Verweilzeit 6 liefert die Integration fiir den ersten Kessel die bekannte
Beziehung

Ci1

=1-—eN? 1. Kessel (4.89)
Ci0

In analoger Weise folgt fiir den zweiten Kessel

fi2 _ 1. e N1 -NO¥) 2. Kessel (4.90)

Ci,0
Fiir die gesamte Kaskade erhélt man dann die Verweilzeitsummenfunktion

=F@#) =1-eN? <1N6+%(N0)2+...+ﬁ(N0)N1> (4.91)
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Die differentielle Verweilzeitfunktion E(f) stellt eine Poissonverteilung dar.

E#) = dgéo) = (Ni1)!6*1”(1\“9)1“1 (4.92)

Die folgende Abbildung 4.17 zeigt die Verweilzeitspektren eines Idealkessels und Kaskaden verschiede-
ner Kesselzahlen. Im linken Teil des Bildes ist die reduzierte Verweilzeit der gesamten Kaskade auf
der Abszisse aufgetragen, und man sieht ein Verschieben des Maximums der Verweilzeitdichtevertei-
lung in Richtung des Wertes # = 1 mit wachsender Kesselzahl. Im rechten Bildteil ist die reduzierte
Verweilzeit der Einzelkessel aufgetragen, so dafs der jeweilige der Kesselzahl entsprechende 6-Wert
das Maximum des Verweilzeitspektrums charakterisiert.

1 |
= )
2.0F ‘
' N =20
15} | |
L lq
[ 0,51
1.0 k 5! |
[ 3, -
0.5} ‘ L
N = l:
: (P S —— | \
0.0 05 1.0 5 0 1 2 3 4 5 B
i
Abbildung 4.17. Abbildung 4.18.

4.5.3 Ideales Stromungsrohr (PFTR)

Fiir das ideale Stromungsrohr ergibt sich das Verweilzeitverhalten aus seiner Definition. Zum einen
ist ein Stoffaustausch in axialer Richtung ausgeschlossen, zum anderen ist eine kolbenartige Stréomung
vorausgesetzt. Dies hat zur Folge, dafs ein am Eingang des Reaktors aufgegebenes Signal unveréndert
den Reaktor verldft. Fiir das ideale Stromungsrohr kénnen F'(f) und E(f) daher ohne Rechnung an-
gegeben werden:

F) = 0firt < 7hzw. 0 < 1 (4.93)
F@#) = 1fiirt < 7bzw.f > 1
E) = oofirt =7baw.0 =1 (4.94)

E@®) = O0fiirt # 7bzw. 6 # 1
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ch E(©)
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Markierung am Eingang Antwort am Ausgang

ch F(©) A

Abbildung 4.19.

In vorhergehender Abbildung sind die Verweilzeitkurven der idealen Grenzfille, des Idealkessels und
des idealen Stromungsrohres sowie der Kaskade idealer gleich grofser Kessel, als Antwortsignale auf
die beiden gebraduchlichsten Markierungsarten zusammengefafit. Als Antwort auf die Stofmarkierung
(Dirac-Stof, Delta-Funktion) erhélt man fiir den Idealkessel den exponentiellen Abfall ausgehend von
der maximalen Konzentration. Fiir eine Kaskade ergibt sich mit wachsender Kesselzahl ein immer
engeres Verweilzeitspektrum, und das Maximum verschibt sich ndher an der Wert § = 1. Die Fliche
unter jeder Kurve hat den Wert Eins. Der Grenzwert einer Kaskade unendlich vieler Kessel
entspricht in seinem Verweilzeitverhalten dem idealen Strémungsrohr.

Fiir die Antwort auf eine Sprungmarkierung als Eingangsignal gilt entsprechendes. Mit wachsender
Kesselzahl schmiegt sich auch hier die Verweilzeitsummenkurve an die des idealen Strémungsrohres
an. Die Fldche, die von der Verweilzeitsummenkurve, der Ordninate und der Parallelen zur Abszisse
F(68) = 1 begrenzt wird, hat den Wert Eins. Trigt man anstatt der reduzierten Verweilzeit 6 die
Zeit t auf der Abszisse auf, so hat die entsprechende Flidche den Wert der mittleren Verweilzeit 7.
Damit besteht die Moglichkeit ohne Kenntnis des Volumenstromes und des Reaktorvolumens Vg die
mittlere Verweilzeit auf einfache Weise experimentell zu ermitteln.
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4.6 Verwelilzeitverhalten realer Reaktoren

Wihrend die Bedingungen fiir die angesprochenen idealen Granzfille bei homogenen Gasreaktionen
meist hinreichend erfiillt sind, treten bei Fliissigphasenreaktionen oft stirkere Abweichungen auf.

— | Totzone - /\Kgyﬂuss

Abbildung 4.20.

In Riihrkesselreaktoren treten, wie es die obige Abbildung schematisch darstellt, als Folge
hoher Viskositidt des Mediums und geringer Riihrintensitit Totzonen (Totwasser, stagnante
Zonen) und Kurzfluff (Bypass) auf. Totwasserzonen und Kurzfluf treten notwendigerweise immer
gemeinsam auf und bewirken eine Verbreiterung des Verweilzeitspektrums, da durch Kurzfluff
gewisse Teile des stromenden Mediums den Reaktorausgang friihzeitig erreichen, wihrend die in Tot-
wasserzonen stagnierenden Fluidelemente den Ausgang erst nach sehr langen Verweilzeiten passieren,
so dafs im Verweilzeitspektrum ein ,langer Schwanz“, das sogenannte ,tailing* erscheint.

¢ \BD

Abbildung 4.21.

Im realen Strémungsrohr konnen, wie im Bild gezeigt, durch Verwirbelungen und Diffusion Riick-
vermischungen in axialer Richtung erfolgen. Es treten bei geringen Stromungsgeschwindigkeiten
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laminar durchstromte Bereiche mit geringer radialer Vermischung auf. In Fliefs- und Festbetten bilden
sich Kanéle aus, und es entsteht so ein Bypass. In allen Fillen kommt es auch hier zu einer Verbrei-
terung des Verweilzeitspektrums. Liegt eine Kanalbildung vor, wird dies im Verweilzeitspektrum oft
durch das Erscheinen eines Vormaximuns angezeigt (Vorpeak).

Gelegentlich bilden sich in realen Reaktoren Riickfithrungskreisldufe (Recycles) aus. Man spricht
auch von innerer Riickfithrung. Aus den Verweilzeitkurven ist ein derartiges Verweilzeitverhalten
ersichtlich, wenn im Verweilzeitspektrum mehrere Peaks auftreten bzw. die Summenkurve treppenar-
tig ausgebildet ist.

Technische Rohrreaktoren werden in der Regel turbulent durchstromt, so daf die komplexen Stro-
mungsverhéltnisse nicht mehr eindeutig als Funktion der Ortskoordinate dargestellt werden kénnen.
Es wurden deshalb Modellvorstellungen entwickelt, die das tatsichliche Geschehen zwar nur ange-
nihert beschreiben, jedoch zu Formeln und Kennzahlen fiihren, die Berechnungen zulassen.

4.6.1 Dispersionsmodell (Diffusionsmodell)

Bei technischen Rohrreaktoren tragen die folgenden Effekte zur axialen Vermischung bei:

1. konvektive Vermischung in Stromungsrichtung, hervorgerufen durch Wirbelbildung (eddy) und
Turbulenz

2. unterschiedliche Verweilzeiten von Fluidelementen, welche sich entlang verschiedener Stromlinien
bewegen, verursacht durch eine ungleichférmige Verteilung der Strémungsgeschwindigkeiten iiber
dem Rohrquerschnitt

3. molekulare Diffusion

Obwohl die molekulare Diffusion in den meisen Fallen nur eine untergeordnete Rolle spielt, wird zur
Beschreibung der axialen Vermischung ein dem 2. Fickschen Gesetz (4.12)

Oc D62c

at "~ 912
analoger Ausdruck in die Stoffbilanzgleichung fiir das Stromungsrohr im instationdren Betrieb ohne
chemische Reaktion eingefiihrt (Vergleiche Kapitel 4.2) Gleichung 4.17)

Bci Bci 8202'
= —Uqzx 7 Daa:—
ot Y 0z + 0 22

wobei u,, die mittlere Stromungsgeschwindigkeit in axialer Richtung und D,, der axiale Mischkoef-
fizient (Dispersionskoeffizient, Vermischungskoeffizient) sind. Der Dispersionskoeffizient D,, hat
zwar die gleiche Dimension (m?/s) wie der molekulare Diffusionskoeffizient, hat jedoch im allgemeinen
einen um einige Groéfienordnungen grofieren Wert als jener. Wahrend der molekulare Diffusi-
onskoeffizient eine isotrope Grofe ist, stellt der Dispersionskoeffizient eine gerichtete Grofie
dar, so daff im kartesichen Koordinatensystem die drei Dispersionskoeffizienten d,, D,, D, verschie-
dene Werte annehmen kénnen. Bei den gewéhlten Zylinder-Koordinaten (Rohrstrémung) tritt deshalb
neben dem axialen auch ein radialer Mischkoeffizient D, auf, dessen Einflufs aber in der obigen
Stoftbilanzgleichung vernachlissigt wurde, da bei turbulenter Strémung die Vermischung in radialer
Richtung wesentlich kleiner ist, als in axialer Richtung (D, < Dax). Man spricht deshalb auch von
ydispergierter Pfropfenstromung.”

(4.95)

Mit Einsetzen der reduzierten Verweilzeit # und der dimensionslosen Linge Z = z/L in die obige
Stoffbilanz und nach Einfiihren der Bodensteinschen Kennzahl Bo als Maf fiir das Verhiltnis
zwischen konvektivem Stofftransport und axialer Vermischung

Ugay L

B =
°~ Du

(4.96)
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ergibt sich
0 C; 0 C; 1 82 C;
- _ _ 4.97
96 9Z  Bodz? (4.97)
Fiir grofe Bodensteinzahlen (kleine axiale Dispersionskoeffizienten, geringe Riickvermischung) wurde
von Danckwerts eine Losung dieser Differentialgleichung fiir einen beidseitig unendlichen Reak-

tor und den Randbedingungen einer Verweilzeitsummenkurve (Sprungmarkierung) angegeben:

Giavs _ pig) = L P 1-6
Ci0 2 2,/6/Bo

Werte fiir die ,errorfunktion” erf(y), die auch als Wahrscheinlichkeitsintegral

(4.98)

erf(y) = % /011 e dz (4.99)

bezeichnet wird, sind im Mathematikbiichern tabelliert.
In der folgenden Abbildung sind Verweilzeitsummenkurven fiir verschiedene Bodensteinzahlen als
Funktion der dimensionslosen Zeit 6 dargestellt.

F(o)A
(6) | Bo=co
1,0 ideales ——>
Stromungsrohr
laminar durch- AN
stromtes Rohr ; Bo=0
/ Idealkessel
0,51
l l >
0,5 1 1,5 2 t/1

Abbildung 4.22.

Das Verweilzeitspektrum E/(6) ist im folgenden bild fiir den Rohrreaktor nach dem Dispersionsmodell
fiir verschiedene Bodensteinzahlen dargestellt.

Die in Bild 4.22 gezeigten Verweilzeitspektren konnen experimentell durch Stofmarkierung hervorge-
rufen werden oder nach der folgenden Formel berechnet werden

B
E() = || —2 e=Bo/10(6-1)* (4.100)
476

Aus der Abbildung ist zu entnehmen, daf die Schiefe der Verteilung mit wachsender Bodensteinzahl
abnimmt und fiir sehr grofie Bodensteinzahlen die Verweilzeitspektren in symmetrische
Gaufi-Verteilungen um 6 = 1 iibergehen.

Die Ermittlung der Bodensteinzahl Bo kann auf zwei Arten erfolgen:
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Eod
20} 1/Bo = Dax/UL gering Dispersion,
D/uL = 0,002
15} . vd
’ durchmischte . . .
mitlere Dispersion
uL = oo '
1.0
hohe Dispersion
051t D/uL =0,2

—
0.0 0.5 1.0 1.5 2.9=t/1

Abbildung 4.23.

1.

Bo - Zahl aus experimentellen Verweilzeitsummenkurven
Fiir grolke Bodensteinzahlen ergibt sich die Steigung der Verweilzeitsummenkurve an der Stelle

6 = 1 nach Danckwerts zu
dF(0)

1 /Bo
T @=1) = 5,/7 (4.101)

so dafs die Bodensteinzahl aus dieser Teigung einer experimentellen Verweilzeitsummenkurve im
Punkte t/7 = 1 bestimmt werden kann.

. Bo - Zahl aus experimentellen Verweilzeitspektren

Aus den experimentellen Verweilzeitspektren kann die Bodensteinzahl iiber die Varianz o2 je

nach der Begrenzung des Systems (beidseitig geschlossener Reaktor, beidseitig offener Reaktor,
geschlossen-offener Reaktor) unterschiedlich ist. Es gilt:

. 2 2
hl ;= —— == (1-e P 4.102
geschlossen o Bo~ Bo? (1—e"?) ( )
offen ; 2 + 8 (4.103)

op = —+— .
b Bo Bo?

2 3
hlossen-off ;= t 4.104
geschlossen-offen o Bo T B2 ( )

Die Varianz ist in allen Gleichungen auf das Quadrat des Mittelwertes der Verweil-
zeitfunktion, also das Quadrat der mittleren Verweilzeit, bezogen.

Bei geringer Abweichung von der Kolbenstromung, d.h. symmetrischen, engen Verteilungskurven,
ist die Bodensteinzahl grof3, und es gilt fiir alle drei Fille die Ndherung

9 2

- = 4.105
O Bo ( )

mit o
o = — (4.106)

T

Ist das Aufgeben eines exakten Eingangssignals nicht moglich, muft die Bodensteinzahl aus dem
Vergleich zweier an verschiedenen Stellen des Reaktors aufgenommener Verweilzeitspektren be-
stimmt werden. Als Niaherung kann dafiir wiederum in allen Fillen die analoge Beziehung

Aoj = — (4.107)
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angegeben werden.

Ist eine gute Anpassung an eine experimentelle Verweilzeitsummenkurve nicht mit einer einzigen
Modellkurve des Dispersionsmodells méglich, so kann eine abschnittweise Anpassung erfolgen, wie
sie im folgenden Bild 4.23 gezeigt ist.

F(6)4
10T Bo=11,765 s

0.8
Bo=6.,667
0,6 |
— experimentelle
0.4 Kurve
0.2 ’

Bo=11,765

2,0 >
05 10 L5 20 25 30

Abbildung 4.24.

4.7 Zellen- oder Kaskadenmodell

Als Alternative zum Dispersionmodell ist das Zellen- oder Kaskadenmodell zu nennen, bei dem
man sich den Reaktor beziiglich seines Verweilzeitverhaltens als Kaskade idealer Riirkessseleinheiten
(den Zellen) vorstellt. Die Verweilzeitsummenkurve hat dann die auf Seite 19 angegebene Form (4.91)

SN _FO) =1-Y !

- [7(1\, — (NN e MY (4.108)
Ci,0 N :

und fiir das Verweilzeitspektrum erhilt man die Poissonverteilung (4.92)

N

E@©) = (N —1)!

(N H)Nfl €7N (2
Zum Vergleich des Zellenmodells mit dem Dispersionsmodell wird die Verweilzeitsummen-
funktion an der Stelle 8 = 1 differenziert, und es ergibt sich

dF(6) NN e=No

—ae =Y = T

i (4.109)

und nach Reihenentwicklung der Fakultdt mit Hilfe der Stirlingschen Formel folgt fiir eine hinreichend
grofie Zahl der Zellen
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T @=1) =/— (4.110)

Wird der auf Seite 22 erhaltene Ausdruck aus dem Dispersionsmodell herangezogen, so resultiert aus
dem Gleichsetzen der Beziehungen (4.101) und (4.110)

1 /B N
S22 == (4.111)
2 s 27

Bo = 2N (4.112)

und damit

Dies heifst, daf ein realer Reaktor hinsichtlich seines Verweilzeitverhaltens bei einer Bodensteinzahl von
z.B. 40 durch Hintereinanderschalten von 20 Riihrkesseln simuliert werden kann. Um dies zu verdeut-
lichen, ist die gleiche experimentelle Verweilzeitsummenkurve wie im Beispiel auf Seite 7?7 (Abbildung
??) im folgenden Bild ?? zusammen mit Verweilzeitsummenkurven fiir Kaskaden von gleich grofen
Idealkesseln dargestellt.

F(o)4
1,0

0,5

>

0,5 1 1,5 2 t/c

Abbildung 4.25.

Trotz der angesprochenen formalen Vergleichsmoglichkeiten der beiden Verweilzeitmodelle bleiben
entscheidene Unterschiede bestehen. Das Zellenmodell ist ein Stufenmodell, das insbesondere bei
kleiner Zellenanzahl, also grofier Riickvermischung, nur eine grobe Ndherung zulafst, denn das Modell
beinhaltet im Gegensatz zum Dispersionsmodell keinen Stofftransport entgegen der Stréomungs-
richtung, also vom n-ten Kessel zuriick in den n-1-ten Kessel. Das Kaskadenmodell kennt keine
Riickvermischung.

rm

Das Zellenmodell eignet sich gut zur Simulierung des Verweilzeitverhaltens von Fest-
bettreaktoren, d.h. Kornschiittungen ohne Totwasser und Kanalbildung, da hier eine
Verkniipfung der Kesselzahl mit dem Korndurchmesser méglich ist.
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4.7.1 Mischmodelle

Das Dispersion- und Kaskadenmodell sind Einparameter-Modelle. Freier Parameter ist der

axiale Mischkoeffizient D,, bzw. die Kesselzahl N oder aufgrund des oben angesprochenen Vergleichs
(4.112) fiir beide Modelle die Bodensteinzahl

Ugy L

b = Bo=2N (4.113)

Beide Modelle eignen sich zur formelméfigen Beschreibung der Vermischung bei turbulenter Stré-
mung durch rohrartige Reaktoren, wihrend sie Storungen im Verweilzeitverhalten, die auf Totzonen,
Kurzfluf oder interne Riickfithrung zuriickzufiihren sind, nicht erfassen.

Um derartige Unregelméfigkeiten des Verweilzeitverhaltens realer Reaktoren quantitativ beschrei-
ben zu konnen, mufl man zu Mehrparameter-Modellen greifen, den sogenannten Mischmodel-
len, die sich dadruch auszeichnen, daf das Reaktionsvolumen in verschieden grofse Zonen mit
verschiedenen Strémungszustinden aufgeteilt wird und diese Zonen in unterschiedlicher
Weise miteinander verbunden sind. Als Elemente dieser baukastenartig zusammengesetzten
Mischmodelle werden verwendet:

1. der ideale Riihrkessel (vollstdndige Vermischung)

2. das ideale Stromungsrohr (keine Vermischung)

3

3. die Totwasserzone (stagnierende Zone).
Zwei oder mehrere Elemente konnen durch

1. Kurzfluf (Bypass),
2. Riickflufs (Recycle),

3. Kreuzstrom (Cross-flow)

zu Reaktorschaltungen miteinander verbunden werden.

Die Aufgabe, das Verweilzeitverhalten eines realen Reaktors formelméfig zu erfassen, besteht darin,
fiir die experimentell ermittelten Verweilzeitkurven die geeignete Reaktorschaltung zu finden und die
Volumina der einzelnen Zonen sowie die Volumenstrome druch die Zonen festzulegen.

1. Totwasserzonen
Wie bereits zu Beginn dieses Kapitels erwéhnt, bewirken Totzonen (Totwasser, stagnieren-
de Zonen) eine Verbreiterung des Verweilzeitspektrums. Verweilzeitsummenkurve und -
dichteverteilung sind zu kleinen Verweilzeiten hin verschoben, und die Verweilzeitsummenkurve
konvergiert nur sehr langsam gegen den Wert F'(6) = 1 (,tailing”), was in der folgenden Abbil-
dung 4.25 noch einmal verdeutlicht werden soll.

Als einfache Niherung zur Beschreibung der dargestellten Kurvenverldufe sind die beiden folgen-
den einfachen Modelle geeignet:

Abbildung ?? : Kolbenstrémung und Totwasser
Abbildung ??7 : vollsténdig riickvermischte Zone und Totwasser

Es gelten die folgenden Beziehungen: Abbildung ?7

VR = Vp+Vu (4.114)

ro= @ = Lfvfl (4.115)
v v

g - L (4.116)
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E(6) 4 ‘ F(0) 4
F(0)= c/c,
Fliche =1 | “tailing"
i >
Abbildung 4.26.
Abbildung 7?7
VR = Vim+Va (4.117)
V, Ve -V,
Po= 2 BT (4.118)
v v
v
g = = (4.119)
R

wobei V,, das Reaktionsvolumen mit Kolbenstrémung, V; das Volumen der Totwasserzone und V,,
das vollstandig riickvermischte Volumen sind.

Fiir die Verweilzeitverteilung des Idealkessels mit Totwasserzone ergibt sich
F@O) =1—e? =1—¢e Va/Va)" (4.120)

und fiir das Verweilzeitspektrum

Ve _
El) = ——= = e (Va/Vm)f 4.121
0) = "5 = e (4.121)
Die in Abbildung ??/?? dargestellten Verweilzeitverteilungskurven zeigen, daf die gewéhlten Mo-
delle nur grobe Niherung sind, wobei das Verweilzeitverhalten des realen Reaktors zwischen
diesen beiden extremen Modellen zu suchen ist. Trotz der Vereinfachung wird jedoch deutlich,
dafs die Verschiebung der Verweilzeitkurven zu kleineren Werten von 6’ umso ausgepragter ist, je

grofer das Totvolumen bei borgegebenem Gesamtvolumen Vg ist.
Fiir beide Modelle gilt

=L 4 _q__2 (4.122)

Zur richtigen Volumenaufteilung im Modell, d.h. zur Bestimmung des Totvolumens Vp, wird
versucht, aus experimentellen Verweilzeitkurven die mittlere Verweilzeit 7’ zu ermitteln und in
die obige Gleichung einzusetzen.

Kanalbildung

Bei einer Kanalbildung weist das Verweilzeitspektrum vor dem reguliren Maximum noch einen
Peak auf. Das Hauptmaximum ist zu groferen Verweilzeiten verschoben. Entsprechend steigt die
Summenkurve bei 7 = 0 rasch an und zeigt zwei ,, Treppenstufen‘.

Als einfache Modelle zur ndherungsweisen Beschreibung der Verweilzeitkurven werden verwendet:
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Abbildung 4.27. Abbildung 4.28.
E(0)4 | F(o)4
T S ————
! 0
Abbildung 4.29. Abbildung 4.30.
Abbildung ??7 : Kolbenstromung mit Kurzflufs
Abbildung ?? : vollstdndig riickvermischte Zone mit Kurzflufs

Das Volumen des Kurzflusses wird vernachléssigt, so daf hier nicht die Volumenaufteilung, sondern
die Aufteilung der Volumenstréme von Bedeutung ist.

Die Verschiebung des Hauptmaximums zu groferen Verweilzeiten ist durch die Beziehung

p = — (4.123)
U1

fiir beide Modelle gegeben, wobei v; der Volumenstrom durch das Rohr bzw. den Riihrkessel und
¥y der Volumenstrom des Bypasses sind. Dementsprechend folgt fiir die Verweilzeitfunktion des
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Riihrkessels mit Kurzfluft ]
Fo) = 1- 2o (1/9) (4.124)
v
und fiir die Verweilzeitdichtefunktion
'l'} 2 . .
B(0) = (—1) e (ri)o (4.125)
)
Wird fiir das Verhéltnis der Volumenstrome v, / v2= € eingefiihrt, folgt fiir die mittlere Verweilzeit
!
-
1
P Vgt (4.126)
v
Zur Aufteilung der Volumenstréme wird aus den experimentellen Verweilzeitkurven die mittlere
Verweilzeit 7/ bestimmt und in die obige Gleichung (4.126) eingesetzt.
v S
vV, v
P }—‘ﬁ’ V.
\./2 \-/2
A F 0 A
F(0) ©)
‘oo NN N
=1 N\ -
S
V,/V b
V2 A
Ly " >
IR0
E(0) 1A 0 E(0) 0
1 1
‘ 2
0
A
> >
1 0 1 0
Abbildung 4.31. Abbildung 4.32.

3. Interne Riickfiihrung

Die interne Riickfiihrung ist im Verweilzeitspektrum am Auftreten mehrerer Peaks und einer
treppenartig ausgebildeten Summenkurve erkennbar. Als einfaches Modell dient hier ein
Stromungsrohr mit genau definiertem Riickfluf. Wird das Verhéltnis des Volumenstromes im
Riickfluff 0,5 zum Eingangsvolumenstrom v mit R bezeichnet, gilt

Uronr = (14 R) v (4.127)
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Abbildung 4.33.
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R kann, wie es im folgenden Bild 3 dargestellt ist, aus der Hohe der Treppenstufen der experimen-
tellen Verweilzeitsummenkurve bzw. dem Abstand der Peaks in der Verweilzeitdichteverteilung

ermittelt werden.

R+Dv Vo
A e Vp -
F(G)A RV A
E(0) a=R/(R+1)
| b=1/(R+1)
1 ,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,
3
>
al|—

Abbildung 4.34.

4. Realer Riihrkesselreaktor

Am Beispiel des auf Seite ?? angesprochenen realen Riihrkessels soll die Anwendung des Misch-

modells auf technische Reaktoren gezeigt werden.
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Die Vermischung in einem technischen Riihrreaktor héngt von einer Reihe von Parametern ab,
die sich unter drei Stichworten ordnen lassen:

a) Stoffwerte des geriihrten Fluids (Viskositédt, Dichte, Grenzflichenspannung bei Mehrpha-
sensystemen usw.)

b) Betriebsgréfien (Riihrerdrehzahl, Temperatur usw.)

c) Geometrie der Apparatur (Reaktorabmessungen, Riithrerabmessungen, Riihrerart, Strom-
storer usw.)

Ist die Vermischung nicht ideal, wie beipsielsweise beim Riihren viskoser Medien mit unzureichen-
der Riihrintensitit, so bilden sich in Wandn&he oder hinter Stormbrechern Totzonen aus. Ande-
rerseits werden Fluidelemente nur unzureichend eingemischt und verlassen den Reaktor frithzeitig,
so dafs ein Kurzflufs entsteht.

Ein einfaches Modell zur Ann&herung an das experimentelle Verweilzeitverhalten des realen Riihr-
kessels, das eine ideal durchmischte Zone, eine Totwasserzone und einen Kurzflufs beinhaltet, ist
im folgenden Bild 4 dargestellt.

Vs
vV—> —
Vi
VITI
F(e)A E(e) A
1
Ve [¥y7
Vi lV
v
v
0 0

Abbildung 4.35.

Die Verweilzeitkurven dieses Modells ergeben sich durch Addition der Verweilzeitkurven eines
Idealkessels mit dem Volumen V,,, der vom Volumensdurchsatz ©; durchstromt wird, und eines
idealen Stroumgsrohres, das kein Volumen und den Volumenstrom v, besitzt. Das Reaktionsvo-
lumen und der Eingangsvolumenstrom werden wie folgt aufgeteilt:

0 = b+ 0 (4.128)
Ve = Vi, +Vy (4.129)

Fiir die Verweilzeitsummenkurve ergibt sich die Beziehung



4.8 Berechnung des Umsatzes in realen Reaktoren 37

F(0) = 1— 2L et Vab/iVe (4.130)
v

und fiir die Verweilzeitdichteverteilung folgt

. 2
E(9) = “;—B <12—)1> e 1 V00 Vn (4.131)

Der durch den Bypass strémende Anteil des Fluids wird in der Verweilzeitsummenkurve durch
den Sprung bei § = 0 der Hohe vy / © bzw. den Peak in der Verweilzeitdichteverteilung bei
68 = 0 charakterisiert. Den Anteil des Totwassers kann man am langsamen Konvergieren der
Summenverteilung gegen den Wert Eins erkennen. Aus der Flidche zwischen der Summenkurve
und der Ordinate, die den Wert V,,,/Vg besitzt, kann die Aufteilung der Volumina vorgenommen
werden.

Wenn die freien Parameter ©» und V,, aus dem Ordinatenabschnitt bzw. der Fliche zwischen
der experimentellen Verweilzeitsummenkurve und der Ordinate anndhernd bestimmt werden kén-
nen, lassen sich mit ihren Schitzwerten Verweilzeitkurven berechnen, da dann bei vorgegebenem
Gesamtvolumenstrom und Gesamtvolumen alle Parameter festgelegt sind. vy und V,,, konnen dar-
iiber hinaus mit geringer Schrittweite solange variiert werden, bis eine optimale Anpassung an das
experimentelle Verweilzeitverhalten erreicht ist.

4.8 Berechnung des Umsatzes in realen Reaktoren

4.8.1 Segregationsmodell

Wie eingangs des Kapitels 4.5 bereits angedeutet, ist die Kenntnis des Verweilzeitverhaltens eines
realen Reaktors zur Umsatzberechnung erforderlich. Mit Ausnahme des idealen Stromungsrohres,
in dem alle Fluidelemente die gleiche Verweilzeit haben, ist bei allen anderen kontinuierlich betriebenen
Reaktoren der Umsatz auch noch von der Vermischung des Fluids im molekularen Bereich
abhingig.

Man unterscheidet als Grenzfille eine Vermischung des Fluids bis in den molekularen Bereich (indi-
viduelle Molekiile), die sogenannte Mikrovermischung, von einer Vermischung im makroskopischen
Bereich, bei der Molekiilverbinde oder -agrregate, gleichsam kleine geschlossene Batchreaktoren, er-
halten bleiben und die als Makrovermischung bezeichnet wird. Aus dem Verweilzeitspektrum
eines Reaktors ist keine Information iiber den Vermischungsgrad des Fluids zu erhalten.

Daft der Umsatz vom Segregationsgrad, also dem Vermischungsgrad des Fluids, der zwischen
dem Zustand des mirkovermischten und des vollstindig segregierten Fluids liegt, abhéngig ist, wird
anschaulich, wenn man sich vergegenwértigt, daf beispielsweise ein in einem Riihrkessel eintretendes
Fluidelement im Fall der Mikrovermischung einen sofortigen Kozentrationsausgleich erfihrt, wihrend
es sich im Fall der segregierten Stromung wie ein Batchreaktor verhilt und nach seiner individuellen
Verweilzeit den Riithrkessel wieder verldfit.

Der mittlere Umsatz ist unter der Voraussetzung, daf vollkommene Segregation vorliegt, durch
die Kinetik der ablaufenden Reaktion und das Verweilzeitverhalten des Reaktors eindeutig bestimmt.
Es gilt fiir den mittleren Umsatz des Reaktionspartners A

Xa = /FF_1 Xa(t) dF(t) = /t_m Xa(t) E(t) dt (4.132)

wobei X 4(t) die Zeit-Umsatz-Kurve der Reaktion darstellt. Hofmann und Schoenemann geben
ein graphisches Verfahren zur Losung des Integrals an. Abbildung ?7
Abb. 10.36: Bestimmung des Umsatzes aus einer experimentell ermittelten Verweilzeit-Summenkurve
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Abbildung 4.36.

F(t) und der experimentell oder rechnerisch bestimmten Umsatz/Zeit-Beziehung.

Wird davon ausgegangen, dafs in zwei gleich grofen Volumenelementen des Reaktionsvolumens die
verschiedenen Konzentrationen c4 1 und cy4 2 des Reaktionspartners A bei Ablaufen einer volumen-
bestindigen einfachen Reaktion n-ter Ordnung vorliegen, so stellt sich bei Mikrovermischung
die mittlere Konzentration

ca1 tca,
CA Mikro = % (4.133)
in beiden Volumenelementen ein, und es folgt fiir die Reaktionsgeschwindigkeit
+ . n
I'Mikro = ki(cml c.2) - (4.134)

277.
Bleiben die beiden Volumenelemente jedoch vollstindig segregiert, so ist die Reaktionsgeschwin-
digkeit
[Cgml + 6272]

TSegr. = k 5 (4.135)
Das Verhiltnis der Reaktionsgeschwindigkeiten ist demnach
T'Segr. — [CZ,I + 6272] 2"’1*1 (4 136)
T'Mikro (ca1 + CA,2)” '

Fiir Reaktionen erster Ordnung ist es gleichgiiltig fiir die Reaktionsgeschwindigkeit und damit auch
fiir den Umsatz, ob Volumenelemente mit verschiedener Konzentration segregiert bleiben, oder eine
Mikrovermischung stattfindet. Fiir Ordnungen grofier 1 gilt rsegr. > TMikro, d.h. es wird bei gleicher
mittlerer Verweilzeit und vollsténdiger Segregation ein hoherer Umsatz erreicht. Ist die Reaktionsord-
nung kleiner als 1, liefert das mikrovermischte Reaktionsvolumen den gréfseren Umsatz.

n =1 : "'Segr./TMikro =1 (4137)
n>1 : 7TSegr/MMikro > 1 (4.138)
0O<n<l1 : TSegr./rMikro <1 (4.139)
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Abbildung ?? zeigt den Umsatz X 4 als Funktion der 1. Damkdhlerzahl fiir eine Reaktion 0. Ordnung
im mikrovermischten (Kurve A) und im segregierten Durchflufiriihrkessel (Kurve B). Zum Vergleich
ist fiir eine Reaktion 1. Ordnung Kurve C eingetragen.

A: 0. Ordnung, CSTR (mikrovermischt)
PFTR
. Ordnung, CSTR (segregiert)
. Ordnung, CSTR (mikrovermischt,
segregiert)

o
0 1 2 3 4 5 6 pg

0,5

o o

B:
C:

Abbildung 4.37.

Fiir eine Reaktion 2. Ordnung sind die Auswirkungen von Mikro- bzw. Makrovermischung auf
den Umsatz wiedergegeben und die Beziehung (4.138) anschaulich dargestellt. Die Unterschiede zwi-
schen mikrovermischten und vollstindig segregiertem Reaktionsvolumen sind hierbei im Vergleich zur
Reaktion 0. Ordnung bei kleinen Damkohlerzahlen nicht so gravierend.

In der folgenden Tabelle 10.3 sind Beziehungen fiir die Umsatzberechnung in einem Idealkessel bei
vollstandiger Segregation bzw. Mikrovermischung fiir verschiedene Reaktionsgruppen angegeben.

4.8.2 Kaskadenmodell

Kann die experimentelle Verweilzeitverteilung des untersuchten Reaktors entsprechend dem Kaska-
denmodell (4.7, 24) durch die Verweilzeitverteilung einer N-stufigen Kaskade angenshert werden, so
erfolgt die Umsatzberechnung in der in ?? (Seite ?7) geschilderten Weise.

In den folgenden Abbildungen ?? bzw. ?? ist fiir volumenbesténdige einfache Reaktionen 1. bzw. 2.
Ordnung das Verhéltnis der mittleren Verweilzeit in der Kaskade zur mittleren Verweilzeit im idealen
Stromungsrohr, das fiir konstante Zulaufbedingungen gleich dem Verhaltnis der Reaktionsvolumina
der beiden Reaktortypen ist, iiber dem Konzentrationsverhiltnis c4/cq,0 aufgetragen.

Soll z.B. eine Reaktion 2. Ordnung in einem Reaktor durchgefiihrt werden, dessen Verweilzeitver-
halten einer 4-stufigen Kaskade entspricht (N=4), so kann der erreichbare Umsatz X 4 als Funktion der
1. Damkéhlerzahl, die in Abbildung ?? als Parameter der gestrichelten Kurven enthalten ist, angegeben
werden. Beispielsweise ergibt sich dann fiir Da; = 20 das Konzentrationsverhéltnis c4/c40 = 0.88
und damit ein Umsatz von X4 = 92%. Gleichzeitig erhalt man fiir das genannte Beispiel die Informa-
tion, dafl das Reaktionsvolumen eines idealen Stromungsrohres um den Faktor 1/1.8 = 0.56 kleiner
zu sein braucht, als das des angesprochenen realen Reaktors.
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Abbildung 4.38.

4.8.3 Dispersionsmodell

Zur Berechnung des Umsatzes in technischen Rohrreaktoren, bei denen, wie im Kapitel 4.6.1 (Seite
21) bereits angesprochen, konvektive Vermischung in Stromungsrichtung, hervorgerufen durch Wir-
belbildung und Turbulenz, unterschiedliche Verweilzeiten von Fluidelementen, verursacht durch eine
ungleichférimige Verteilung der Stromungsgeschwindigkeiten {iber den Rohrquerschnitt, und die mo-
lekulare Diffusion zur axialen Vermischung beitragen, wird die Stoftbilanz des idealen Stréumgsrohres
(4.44)

L de

T dz

= v;r

ein Term fiir die axiale Dispersion entsprechend Gleichung (4.95) eingefiihrt:

L dCz' d2 C;
—— az =55 ir =10 4.140
T dz d 22 v ( )
Nach Einfiihren der dimensionslosen Linge Z = z/L ergibt sich fiir den Reaktionspartner A einer

volumenbestindigen einfachen Reaktion n-ter Ordnung mit u,, = L/7

dCA Daw dQCA

ﬁ uazL dZ2 = ]CTCZ (4141)
Beriicksichtigt man (4.100) Bo = wuy L/ D, so folgt
de 1 d%¢
*d—F; + Bo d—ZF? = k6tauc’} (4.142)
und weiter nach Einsetzen des Umsatzes X 4
dCA 1 d2 CA n— n
Ry krchy (1—Xa) (4.143)

Wird die 1. Damkdohlerzahl eingesetzt, so erhilt man die Stoffbilanz fiir einen Rohrreaktor mit
Axialdispersion (Riickvermischung) im stationéiren Betrieb fiir eine volumenbesténdige ein-
fache Reaktion n-ter Ordnung in dimensionsloser Form
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Abbildung 4.39.

dCA _ i d2 CA
dZz Bo dZz?

= Da; (1—-X,)" (4.144)

Fiir eine Reaktion 1. Ordnung geben Wehner und Wilhelm die Losung dieser Diffenrentialgleichung
an

4 b/a
A X, = _—fc . (4.145)
CA,0 (1+a)" e —(1—a) e®
Day a Bo
ita=1+4——und b =
mit a + Bo un 5

In den folgenden Abbildungen ?? bzw. ?? ist analog zu den Abbildungen ??/?? das Volumenverhélt-
nis des realen zum idealen Strémungsrohr als Funktion des Konzentrationsverhéltnisses ca/ca o fiir
Reaktionen 1. bzw. 2. Ordnung aufgetragen. Anstatt der Kesselzahl N ist hier 1/Bo der Parameter
der ausgezogenen Kurve.

Fiir grofe Bodensteinzahlen bzw. kleine Werte von Da,, /uL, also geringe Riickvermischung, kann
(4.145) vereinfacht werden:

A _ 4 _ - 2 1
a0 1—X, = exp< kT + (k7) Bo) (4.146)

und mit (4.106)
gg = —Ut
-
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und (4.105)
k203
Xg=1—exp|—kT+ — (4.147)

Wird in der auf der Seite 22 beschriebenen Weise die Varianz o2 aus den experimentellen Verweilzeit-

verteilungen des realen Reaktors bestimmt, so kann fiir eine einfache, volumenbesténdige Reaktion 1.
Ordnung der Umsatz X 4 mit Hilfe der einfachen Beziehung (4.147) unmittelbar angegeben werden.

Die angegebene Ndherung fiir Reaktionen erster Ordnung hat grofsere praktische Bedeutung. Axiale
Vermischungseffekte speilen eine realtiv grofse Rolle, wenn ein nahezu vollstandiger Umsatz erwiinscht
ist, so dak der letzte Term in Gleichung (4.140), der die Reaktionsgeschwindigkeit beschreibt, klein
wird. Im allgemeinen liegen die Reaktionspartner nicht in exakt stochiometrischen Mengen vor. Wenn
der Umsatz gegen 1 geht, ist daher die Konzentration der einen Komponente im Verhiltnis zu den
Konzentrationen d er anderen Komponenten sehr klein. In vielen Féllen wird die scheinbare Reakti-
onsordnung unter diesen Bedingungen gleich 1, d.h. die Reaktionsgeschwidigkeit ist der Konzentration
derjenigen Komponente proportional, deren Konzentration der begrenzende Faktor ist. Fiir solche Fal-
le ist Gleichung (4.145) bzw. (4.147) anwendbar.
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Abbildung 4.41.

4.9 Selektivitidtsprobleme

Wenn zwei oder mehr Reaktionen nebeneinander ablaufen, was in der Praxis der technischen Umset-
zungen die Regel ist, entsteht das Problem der Selektivitit. Selektivitit bedeutet, daft man die
Ausbeute eines gewiinschten Produktes relativ zu einem unerwiinschten durch Wahl der Reaktionsbe-
dingungen beeinflussen kann. Gelegentlich sind auch mehrere Produkte erwiinscht (z.B. beim Cracken
von Leichtbenzin zu Athylen und Propylen), man mdchte aber in der Lage sein, die relative Ausbeu-
te dieser Produkte entsprechend der Nachfrage einzustellen. In anderen Féllen besteht das Problem
einfach darin, die Bildung von Nebenprodukten zu vermeiden.

Die Selektivitit ist nicht allein eine Frage der Reaktionskinetik, - Selektivititsproble-
me wurden bei der Behandlung von Parallelreaktionen bereits angesprochen (vergleiche 77, Seite 77)
- sondern das Verhiltnis der Geschwindigkeiten zweier Reaktionen kann von den Stro-
mungsbedingugen, dem Grad der Riickvermischung, dem Grad der Segregation usw.
abhéingen.

Um die Selektivitat hinsichtlich des gewiinschten Produktes zu erhohen, konnen unter bestimmten
Voraussetzungen folgende Mafnahmen ergriffen werden:
1. gezielte Verdnderung der Reaktandenkonzentration in der Reaktionsmasse,
2. Entfernen des gewiinschten Produktes aus dem Reaktionsvolumen,
3. gezielte Anderung der Temperatur wihrend der Umsetzung,
4. Einsetzen bestimmter Katalysatoren.

Im folgenden sollen nur Selektivitdtsprobleme angesprochen werden, die bei isothermer Reaktions-
fiihrung in homogener Phase auftreten.
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Die Selektivitit Sp wurde auf Seite 7?7 als Verhiltnis der gebildeten Menge des gewiinschten
Produktes P zur umgesetzten Menge der Schliissel- oder Unterschufskomponente k definiert

Vgl p —Nipo Vg Np —7Npo .

Sp = u —= = = ——— = (Satzbetrieb)
vp TNgo — Nk vp Nk — Nko
vk| np — hP,O Uk Ty — ﬁao . .

Sp = [l — = =2 = (FlieRbetrieb)
vp nkyo — Ny vp ng — nkyo

Sp ist die gesamte oder integrale Selektivitit hinsichtlich des Produktes P. Wird die Umsetzung
im Batchreaktor bzw. im idealen Strémungsrohr durchgefiihrt, dndert sich die Selektivitit zeitlich

bzw. ortlich, und es ist die Definition einer augenblicklichen oder momentanen Selektivitét

erforderlich: y

v d
vp = kZat _ Ve 4G (volumenbestindige Reaktion) (4.148)
vVp ddcf vp dck

Die integrale Selektivitidt ist das Mittel der iiber das gesamte Reaktionsvolumen inte-
grierten momentanen Selektivitét.
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Fiir den kontinuierlich betriebenen Idealkessel, CSTR, ergibt sich wegen der Ortlich und zeitlich
konstanten Reaktandenkonzentration

Sp,CSTR = YP,CSTR (4.149)

Fiir den Satzbetrieb und das ideale Strémungsrohr ist wegen der zeitlichen bzw. 6rtlichen Kon-
zentrationsinderung anzusetzen:

cp Ck
143 / de = UVp / YP dck (4.150)
CP,0 Ck,0

Nach Losen des Integrals auf der linken Seite der Gleichung und Einsetzen in ?7? ergibt sich fiir eine
volumenbestéindige Reaktion

1 ck
SP = / YP dck (4.].5].)
Cp — Ck70 Jepo

4.9.1 Parallelreaktionen

Mit Hilfe eines einfachen Beispiels soll die Auswirkung der Wahl des Reaktortyps auf die Selektivitét
hinsichtlich des gewiinschten Produktes P fiir folgende Parallelreaktionen erldutert werden

Aty p (z.B. Isomerisierung) (4.152)
24 L2 Nebenprodukte (z.B. Disproportionierung, Dimersierung) (4.153)
ky = 15 ' ky = 11/mols, cag = 2mol/l (4.154)

Es gelten die folgenden Zeitgesetze fiir volumenbestindige Reaktionen

de

e _ g 4.155
dt Lea (4.155)
d .

—% = kica+ 2k (4.156)

Daraus ergibt sich fiir die momentane Selektivitat nach (4.148)

de Ky 1
yp = —=F — 184 = (4.157)

_ch _kch-I-kaCi 1+%CA

nach (4.149) ist dieser Ausdruck gleich der integralen Selektivitédt im kontinuierlich betriebenen Kessel

1
SpesTh = —— (4.158)
1+ %CA
Fiir das ideale Stromungsrohr ergibt sich nach Einsetzen in (4.151)
1 €4.0 dca
SpprTR = ————— / P (4.159)
CAO0 —CA J¢y, 1+,c—1ch

und weiter nach Losen des Integrals

2k
L [
SPPFTR = ! Loy [— R © (4.160)
’ ’ CA0 —CA 2]472 1 2k2

+ =
by



46 4. Umsatzberechnung fiir isotherme Idealreaktoren

Abbildung 4.43.

Nach Einsetzen der Werte aus (??) kann die integrale Selektivitdt Sp als Funktion des Umsatzes X 4
dargestellt werden (Abbildung ?7).

Fiir das gewéhlte Beispiel, bei dem die Reaktionsordnung der gewiinschten Reaktion geringer ist, als
die der unerwiinschten Reaktion, ist die Selektivitdt im Idealkessel fiir alle Umsétze grofier, als im
Idealrohr. Fiir den Umsatz 1 ist die Selektivitét ebenfalls gleich 1.

Die Selektivitit im idealen Stromungsrohr entspricht einem integralen Mittel der
momentanen Selektivitit und ist deshalb bei niedrigerer Ordnung der erwiinschten ge-
geniiber der unerwiinschten Reaktion fiir alle Umsitze geringer als im CSTR.

In Abbildung ?? ist dieser Sachverhalt nochmals verdeutlicht. Entsprechend der Beziehung 77

¢op = SpXa

ergibt sich fiir einen bestimmten Umsatz X 4 im CSTR die Selektivitit Sp und damit die Ausbeute
¢p als Fliche des karierten Rechtecks in der Zeichnung. Die Ausbeute ¢p im PFTR entspricht der
schraffierten Fldche unter der Selektivitdtskurve (Integral in den Grenzen von 0 bis X 4).

Soll umgekehrt im gewdhlten Beispiel P unerwiinscht und die Nebenprodukte erwiinscht sein,
so ergibt sich der in der Abbildung ?? gezeigte Verlauf der Selektivitit yNebenprodukte als Funktion
des Umsatzes. Wihrend sich im Idealkessel die gleiche Ausbeute (karierte Fliche) einstellt, liegt die
Ausbeute im PFTR (schraffierte Fldche) bei einer hoheren Ordnung der erwiinschten gegeniiber der
unerwiinschten Reaktion hoher als im CSTR. Fiir den Umsatz 1 hat die Selektivitdt im CSTR den
Wert Null.

Allgemein 14t sich hieraus die Aussage ableiten:

Bei isothermen Parallelreaktionen erh6ht Riickvermischen die relative Ausbeute der
Reaktion mit der niedrigsten Reaktionsordnung.

4.9.2 Folgereaktionen

Fiir eine offene Folgereaktion 1. Ordnung, wie sie in Kapitel ?? Seite ?? beschrieben ist, ??
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Abbildung 4.44.

Aty B yo

ergeben sich im Satzbetrieb und im idealen Stromungrohr fiir die Konzentrationen ¢4, ¢g und ¢c nach
der Reaktionszeit ¢ bzw. der mittleren Verweilzeit 7 die Beziehungen (??), (??) und (??). Fir die auf
die Anfangskonzentration ca ¢ bezogene Konzentration des erwiinschten Produktes B folgt nach (?7)

CA,0 ko — ky

b il (e7h17 —eh27) (4.161)

Als Bedingung fiir die hochste Ausbeute an B wird die Ableitung dieser Beziehung nach der Zeit
gleich Null gesetzt:
d(CB/CA’()) o kl
dt ks —ky
Nach Umformen ergibt sich fiir die optimale mittlere Verweilzeit, bei der die héchste Ausbeute an B
erreicht wird, analog (77?)

(ke ™7 ke ™7) 20 (4.162)

lIl (kl/kz)

fiir k k 4.1
k2_k1 ur ki ;é 2 ( 63)

Topt,PFTR =

und weiter nach Einsetzen von (4.163) in (4.161)

€B,max, PEFTR _ [lﬁ

ko /(k2—k1)
CA0 k_z}

(4.164)

fiir die maximale Ausbeute an B.

Aus der Stoffbilanz des stationdren Idealkessels (CSTR) (4.60) folgt analog (4.62) fiir die Konzentration

cA
1

1 + kl T
Wird die Stoffbilanz in der gleichen Weise fiir das gewiinschte Produkt B aufgestellt, so resultiert mit
CB,O = 0

CA = Cap (4.165)

CB,0
T

= —kca+kicp (4.166)

und nach Einsetzen von (4.165) ergibt sich
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kl T
cB = ¢ 4.167
BT 0 k) (T ke (4.167)
Entsprechend (4.162) ist die Bedingung fiir die maximale Ausbeute an B
d (cp/cao) 1
—= = 0. 4.168
17 (4.168)
Nach dem Ausfiihren der Differentiation nach der Quotientenregel erhilt man
1-kikyroy, =0 (4.169)

und damit
1 CB,max,CSTR _ 1

Topt.CSTR = und = 4.170
pt,CSTR N 1o [1+\/E}2 ( )
k1

Der Vergleich zwischen den optimalen Verweilzeiten im PFTR (4.163) und CSTR (4.170) ergibt fiir
das ideale Stromungsrohr die geringere optimale Verweilzeit

Topt,PETR < Topt,CSTR (4.171)

Die folgende Abbildung ?7? zeigt das Verhéltnis der maximalen Ausbeuten ®p im Idealkessel zu der
im idealen Stromungsrohr als Funktion des Logarithmus des Verhéltnisses der Geschwindigkeitskon-
stanten ko zu ky aufgetragen. Sind beide Geschwindigkeitskonstanten von gleicher Gréfenordnung, so
betrégt die im CSTR maximal zu erzielende Ausbeute @ g max nur etwa 2/3 der im PFTR erreichbaren
Ausbeute an B. Andererseits ergeben sich nur geringe Selektivititsunterschiede in den bei-

den Reaktortypen, wenn die Geschwindigkeitskonstanten um mehrere Gréfienordnungen
auseinanderliegen.
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Abbildung 4.45.

Beim Vergleich zwischen Idealrohr und Idealkessel hinsichtlich der Selektivitit erge-
ben sich fiir Folgereaktionen 1. Ordnung in beiden Reaktortypen die folgenden Schluf:-
folgerungen (Abb. ?7):

fiir X4 — 0 bzw. ky/ky — 0 folgt Sp — 1
fiir X4 — 1 bzw. ko/ky — oo folgt Sp — 0
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Fiir die zwischen den Grenzwerten liegenden Umsétze und Verhéltnisse der Geschwin-
digkeitskonstanten ist die Selektivitit im idealen Stromungsrohr fiir alle Umsétze grofier
als im Idealkessel, wenn jeweils gleiche Werte fiir X4 und k,/k; verglichen werden. In
der folgenden Abbildung 77 ist die Selektivitéit als Funktion des Umsatzes X 4 fiir ver-
schiedene Werte des Quotienten ko /k; aufgetragen.

1.0 4\ ------ Mixed flow
ST \7\
\ ANl =0,1 -

0,6 F f E

'\,\kz/klzl
0.4 —gd—ky/k=10—

\\“‘%
0,2

0 02 04 06 08 10X,

Abbildung 4.46.

Ist der erste Schritt, die Bildung des erwiinschten Produktes B, der geschwindigkeitsbe-
stimmende Schritt der Reaktionsfolge, resultiert ein grofier ks /ki-Wert und ein schneller
Selektivitidtsabfall mit wachsendem Umsatz. Im entgegengesetzten Fall des langsamen
Produktverbrauches unter Bildung des unerwiinschten Folgeproduktes C' bleibt ein ho-
her Selektivitdtswert bis zu hohen Umsiétzen erhalten.

Allgemein gilt der Satz:

Riickvermischen setzt die Selektivitit bei Folgereaktionen herab.



