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Kurzzusammenfassung

Kurzzusammenfassung

Durch die immer knapper werdenden Rohstoffe miissen verfahrenstechnische Stoff-
wandlungsprozesse dahingehend optimiert werden, dass moglichst viel des einge-
setzten Eduktes in das Zielprodukt umgewandelt wird. Die Optimierung der Reak-
tionsfithrung ist im Falle von Reaktionsnetzwerken besonders gewinnbringend, da
die Bildung von unerwiinschten Folge- und Nebenprodukten stark verringert wer-
den kann. Mittels innovativer Methoden wurden computergestiitzt viele neuartige
Prozess- und Reaktionsfithrungsstrategien entwickelt, doch nur die wenigsten davon
werden tatsédchlich in die Praxis tiberfithrt und iiberpriift. Die vorliegende Arbeit
stellt eine Ausnahme dar, in der zwei in-silico ausgelegte Reaktor-Tandems zur Um-
setzung der optimalen Reaktionsfiihrung apparativ realisiert, experimentell charak-

terisiert und verglichen werden.

Den Grundstein hierzu legten Kaiser et al. (2017), die fiir die Hydroformylierung von
1-Dodecen zwei Reaktor-Tandems auslegten, um die Selektivitat des Zielproduktes
Tridecanal bei hohen Umsétzen zu maximieren. Beide Reaktor-Tandems wurden im
Rahmen dieser Arbeit konstruiert, in eine Miniplant integriert und mit geschlos-
senem Katalysatorkreislaufstrom betrieben. Fiir die Riickgewinnung des hochselek-
tiven homogenen Katalysators wurde ein thermomorphes Losungsmittelsystem ver-
wendet womit der Katalysator mittels Fliissig/Fliissig-Trennung zurtickgewonnen
werden kann. Damit beide Reaktor-Tandems miteinander verglichen werden konnen,
wurden einzelne Prozessparameter fixiert. Dies ermdglicht weiterhin den direkten
Vergleich zum bisherigen Benchmark-Prozess, bei dem ein einzelner kontinuierlich
betriebener Riihrkesselreaktor (CSTR) verwendet wurde.

Die Reaktor-Tandems bestehen aus a) einem Wendelrohrreaktor (HCTR) gefolgt
von einem CSTR sowie b) einem zyklisch betriebenen Semibatch-Reaktor (RSBR)
gefolgt von einem CSTR. Die Reaktoren wurden nach den Vorgaben von Kaiser
etal. (2017) konstruiert und zeichnen sich durch ein innovatives Design aus, wo-
durch der Reaktionsfortgang zielgerichtet manipuliert werden kann. Der Wendelrohr-
reaktor wurde so ausgelegt, dass dieser im segmentierten Taylor-Stromungsregime

betrieben wird, um den Gas-Fliissig-Stofftransport zu maximieren und gleichzeitig
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Kurzzusammenfassung

die axiale Riickvermischung zu minimieren. Die wendelférmige Aufwicklung fiihrt
zu einer Intensivierung der radialen Durchmischung und erméglicht gleichzeitig ein
kompaktes Design. Der Rohrreaktor wurde in Zonen aufgeteilt, dadurch kann die Re-
aktionstemperatur optimal entlang HCTR eingestellt werden. Dahingegen bietet der
zyklisch betriebene Semibatch-Reaktor die Moglichkeit, die Reaktionsbedingungen
kontinuierlich wiahrend der Batch-Reaktionszeit zu verdndern. Die Integration dieses
satzweise betriebenen Reaktors in einen kontinuierlichen Prozess wurde durch die
Installation zweier Pufferbehélter vor und nach dem Reaktor ermoglicht.

Die Ergebnisse der Betriebskampagnen zeigen, dass mit den beiden Tandems im Ver-
gleich zu einem einzelnen Riihrkesselreaktor, der 1-Dodecen-Umsatz und die Ausbeu-
te des Zielproduktes Tridecanal um je bis zu 25 % gesteigert werden kann. Weiterhin
wurden hohere Raum-Zeit-Ausbeuten erreicht, obwohl die Volumina der Reaktor-
Tandems deutlich grofer sind als das Volumen des Riihrkesselreaktors.

Die Gegeniiberstellung beider Reaktor-Tandems deckte deren Vorziige und Nachteile
auf. Das Wendelrohrreaktor-Tandem ist einfach aufgebaut und dufserst robust im Be-
trieb. Nachteilig am HCTR ist, dass dieser durch seine fehlende Riickvermischung
nur fiir die Hydroformylierung terminaler Olefine eingesetzt werden kann und eine
geringere Anzahl an Freiheitsgraden besitzt als der zyklisch betriebene Semibatch-
Reaktor. Durch seine Satz-Betriebsweise ist der RSBR duflerst flexibel aber auch
deutlich komplexer im Aufbau und Betrieb.

Zusammenfassend demonstriert diese Arbeit das chemische Herstellungsprozesse
durch den Einsatz mafkgeschneiderter Reaktoren und optimierter Reaktionsfiihrung

nachhaltig intensiviert werden kénnen.
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Abstract

Abstract

Through the shortage of raw material, all chemical processes need to be optimized to
convert as much as possible of the deployed feedstock into valuable products. This
optimization is especially advantageous for reaction networks, because the formation
of undesired side products can be decreased in a big manner, by optimized reaction
control strategies. Using advanced computer-assisted methodologies, many new pro-
cess strategies and optimal reactor designs have been developed, but only very few of
them were actually constructed and operated. This thesis is an exception, wherein
two in-silico designed reactors are sized, operated, experimentally characterized and

compared to each other.

The basis of this thesis are the two tailored reactor tandems designed by Kaiser et al.
(2017), to maximize the yield of the target product tridecanal at high 1-dodecene
conversions. Both reactor tandems were constructed and continuously operated
within an integrated miniplant setup with closed catalyst recycle stream. For the
recovery of the homogeneous catalyst, a thermomorphic solvent system was used,
whereby the catalyst is separated via a simple liquid/liquid separation step. For
the comparability of both reactor tandems, some process parameters were left un-
changed. Furthermore, this enables the comparison with the benchmark process so
far, where a single continuously operated stirred tank reactor (CSTR) was used.

The reactor tandems consist of a helically coiled tubular reactor (HCTR) followed
by a CSTR and a repeatedly operated semibatch-reactor (RSBR), which is followed
by a CSTR, too. Both reactor tandems were sized and constructed using the spec-
ifications from Kaiser et al. (2017) and enable the target-oriented manipulation of
the reaction progress via different degrees of freedom. The helix reactor is operated
within the Taylor flow regime, through which the gas-liquid mass transfer is max-
imized while at the same time the axial backmixing is minimized. The coiling of
the tubular reactor leads to intensified radial mixing and a very compact design.
The reaction progress can be manipulated via different heating zones alongside the

HCTR. In contrast to that, the design of the repeatedly operated semibatch-reactor
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Abstract

enables a continuous adjustment during the batch-reactions. For the integration of
this batch-wise operated reactor into the continuously operated process, the instal-
lation of two puffer vessels before and after the SBR was necessary.

The results from the operations of both reactor tandems show, that the tridecanal
yield and 1-dodecene conversions are enhanced by 25 % in comparison to the single
stirred tank reactor. Furthermore, higher space-time-yields where gained using both
reactor tandems, although these reactors have much bigger reaction volumes than
the stand-alone CSTR.

The direct comparison of both reactor tandems revealed their advantages and dis-
advantages. The HCTR is build out of a simple coiled tube and is therefore very
robust during the operation. However, due to the lack of backmixing, the tubular
reactor should only be used for the hydroformylation of terminal olefins and features
less degrees of freedom than the RSBR. The repeatedly operated semibatch-reactor
is very flexible, but much more effort was necessary for the construction and opera-
tion.

Summing up, this work demonstrates the intensification of chemical production pro-
cesses in a sustained manner, by a tailored reactor design and the usage optimized

reaction conditions.
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Die vorliegende Dissertationsschrift entstand im Zeitraum von November 2015 bis
Februar 2020, wihrend der Anstellung als Wissenschaftlicher Mitarbeiter am Max-
Planck-Institut fiir Dynamik komplexer technischer Systeme Magdeburg, in der
Arbeitsgruppe Prozesstechnik von Prof. K. Sundmacher. Die zugrundeliegenden
Arbeiten dieser Doktorarbeit wurden angelehnt an den Sonderforschungsbereich/
Transregio 63: INPROMPT (Integrierte chemische Prozesse in fliissigen Mehrpha-
sensystemen) im Teilprojekt B1 durchgefiihrt, welcher von der Deutschen Forschungs-
gemeinschaft (DFG) gefordert wird (Projektnummer 56091768).

An dieser Stelle soll darauf hingewiesen werden, dass Abschnitte dieser Arbeit bereits
in begutachteten wissenschaftlichen Artikeln veréffentlicht wurden. Diese Passagen

und die zugehorigen Publikationen sind zur Klarstellung hier aufgefiihrt:

e Die Charakteristika zu Wendelrohrreaktoren in den Abschnitten 4.2.1, 4.2.2 und
4.2.3 wurden in Jokiel und Sundmacher, 2019 veroffentlicht:

Jokiel, M. und K. Sundmacher (2019). , Spezielle Labortechnische Reakto-
ren: Wendelrohrreaktor”. In: Handbuch Chemische Reaktoren: Grundlagen und
Anwendungen der Chemischen Reaktionstechnik. Hrsg. von W. Reschetilow-
ski. Berlin, Heidelberg: Springer Berlin Heidelberg, S. 1-31. 1SBN: 978-3-662-
56444-8. DOI: 10.1007/978-3-662-56444-8_46-1.

e Die Beschreibung der Konstruktion des Wendelrohrreaktors in Abschnitt 4.1.1
und die experimentellen Ergebnisse mit dem Wendelrohrreaktor-Riihrkesselre-
aktor unter optimalen Reaktionsbedingungen in Abschnitt 4.4.3 wurden in Jo-
kiel etal. (2019a) verdffentlicht:

Jokiel, M., N. M. Kaiser, P. Kovats, M. Mansour, K. Zahringer, K. D. P. Nigam
und K. Sundmacher (2019a). ,,Helically coiled segmented flow tubular reactor
for the hydroformylation of long-chain olefins in a thermomorphic multiphase
system®. In: Chemical Engineering Journal 377, S. 120060. 1SSN: 1385-8947.
DOL: 10.1016/j.cej.2018.09.221.
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in Abschnitt 5.1 wurden in Jokiel etal. (2019b) und Rétze etal. (2019) verof-
fentlicht:

Jokiel, M., K. H. G. Rétze, N. M. Kaiser, K. U. Kiinnemann, J.-P. Hollen-
beck, J. M. Dreimann, D. Vogt und K. Sundmacher (2019b). ,,Miniplant scale
evaluation of a semibatch-continuous tandem reactor system for the hydrofor-
mylation of long-chain olefins“. In: Industrial € Engineering Chemistry Rese-
arch 58, S. 2471-2480. DOI: 10.1021/acs.iecr.8b03874,

Rétze, K. H. G., M. Jokiel, N. M. Kaiser und K. Sundmacher (2019). ,,Dynamic
simulation and experimental validation of a cyclic operated semi-batch-reac-
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e Die experimentellen Ergebnisse vom Betrieb des zyklisch betriebenen Semi-
batch-Reaktors mit nachgeschaltetem Riihrkesselreaktor in den Abschnitten 5.3.1
und 5.3.2 sowie die experimentelle Vorgehensweise zur Isomerisierung von 1-Do-
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1.1. Hintergrund

1.1. Hintergrund

Die Menschheit steht aktuell vor grofen Herausforderungen, da jeder Einzelne die
Auswirkungen des Klimawandels zu spiiren bekommt. Allein in Deutschland z&dhlen
die letzten vier Kalenderjahre zu den wérmsten seit Beginn der Wetteraufzeich-
nungen im Jahre 1881 (Umweltbundesamt, 2019) und waren durch Hitzeperioden,
Trockenheit und den damit einhergehenden Ernteausfillen gepragt. Als Hauptursa-
che der Klimaerwarmung wird der Ausstofs von Treibhausgasen, wie Kohlendioxid
(CO3) gesehen, welcher seit Beginn der Industrialisierung immer stérker zugenom-
men hat. Im Jahr 2018 wurden 90 % aller freigesetzten CO, Emissionen bei der
Nutzung von fossilen Rohstoffen (Kohle, Erdél und Erdgas) und in der Zementin-
dustrie freigesetzt (Global Carbon Atlas, 2019). Diese freigesetzten Treibhausgase
bewirken in der Atmosphére, dass Teile der von der Erde reflektierten thermischen
Sonnenstrahlen nicht in das Weltall zuriickgestrahlt, sondern zuriick auf die Erde re-
flektiert werden, was schliefslich zur Erderwarmung fiithrt (Kimball und Idso, 1983).
Um den Klimawandel zu verlangsamen und so die Auswirkungen auf die Umwelt
abzumildern, ist es deshalb zwingend notwendig, diese Emissionen drastisch zu redu-
zieren. Insbesondere bei der Nutzung der fossilen Rohstoffe fiir Herstellungsprozesse,
wie sie intensiv in der chemischen Industrie genutzt werden, besteht grofses Poten-
tial diese Emissionen zu senken, indem die Verarbeitungsprozesse optimiert und die
Produktionsprozesse gleichzeitig auf neue Rohstoffquellen umgestellt werden. Aus
diesem Grund kommt diesem Industriezweig eine Schliisselrolle zur Reduktion der
Treibhausgasemissionen aus fossilen Rohstoffen zu.

Zur Optimierung der Herstellungsverfahren stehen viele Stellschrauben zur Verfii-
gung, welche unter dem Sammelbegriff Prozessintensivierung und Prozessoptimie-
rung zusammengefasst werden kénnen. Hier besteht zum einen die Moglichkeit, die
Effizienz von bereits bestehenden Prozessen zu erhéhen und zum anderen, neue Pro-
zesse auf Basis neuer Rohstoffe zu entwickeln, mit denen die gewiinschten Produkte
hochselektiv hergestellt werden konnen. Ersteres wird bereits heute umfassend in
den Forschungslaboratorien der chemischen Industrie durchgefiihrt, jedoch dienen
die Mafinahmen weniger dem Klimaschutz, sondern vielmehr der Wettbewerbsfahig-
keit auf dem Absatzmarkt. Die Entwicklung von hochselektiven Herstellungsverfah-
ren auf Basis von nachwachsenden Rohstoffen erfordert durch die komplette Neuent-
wicklung der Prozesse sehr viel mehr Aufwand und wird deshalb weit weniger haufig
beschritten. Aus diesem Grund ist es zwingend notwendig, dass durch Forschungs-
bestreben an den Universitdten und den Forschungsgesellschaften die erforderlichen

Grundlagen fiir diese Umsetzung geschaffen werden.
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Einleitung und Zielstellung

Eines dieser Forschungsprojekte ist der Sonderforschungsbereich (SFB)/Transregio
63: Integrierte chemische Prozesse in fliissigen Mehrphasensystemen (InPROMPT),
welcher seit 2010 von der Deutschen Forschungsgemeinschaft e.V. (DFG) gefor-
dert wird. Das Ziel dieses SFBs ist die Entwicklung und die Demonstration effizi-
enter mehrphasiger Produktionsprozesse unter Nutzung neuartiger Phasensysteme
und homogener Katalysatoren (InPROMPT, 2019). Weiterhin sollen diese Prozesse
im Sinne der Griinen Chemie entwickelt werden, indem nachwachsende Rohstoffe,
hochselektive Katalysatoren und unbedenkliche Losungsmittel zum Einsatz kommen
(InPROMPT, 2019). Um dieses Ziel zu erreichen, bearbeiten nicht nur Chemieinge-
nieure diese Thematik, sondern Experten aus verschiedenen Fachdisziplinen. Diese
Zusammenarbeit der Spezialisten ist notwendig, da nicht nur Probleme auf dem Ge-
biet der Reaktions- und Verfahrenstechnik gemeistert, sondern auch Katalysatoren,
Apparate und Prozessfiihrungsstrategien entwickelt werden miissen. Gleichzeitig, ne-
ben den Produktionsprozessen, sollen Methoden entwickelt und angewendet werden,
mit denen eine ganzheitliche Prozessentwicklung fiir Basis- und Feinchemikalien er-
moglicht wird. Als Rohstoff fiir die Prozessentwicklung wurden langkettige Oleover-
bindungen gewahlt, welche in grofier Vielfalt in nachwachsenden Rohstoffen enthal-
ten sind (Behr und Seidensticker, 2018). Die Olefine sind von grofer Relevanz, da
die enthaltene Doppelbindung unter Verwendung von hochselektiven Katalysatoren
eine zielgerichtete Veredelung der Substrate zuldsst. Als Modellreaktion wurde die
Hydroformylierung von 1-Dodecen ausgewéhlt. Durch diese Reaktion wird mithilfe
eines metallorganischen Katalysators eine Carbonylgruppe in das Olefin eingefiihrt,
wodurch Aldehyde entstehen. Die Hydroformylierungsreaktion zéahlt zu den beson-
ders ressourcenschonenden Reaktionen, da im Sinne der Atomokonomie nach Trost
(1991) alle eingesetzten Atome zum Produktmolekiil umgesetzt werden. Die gebilde-
ten Aldehyde besitzen eine hohe Reaktivitédt und sind deshalb als Zwischenprodukte
fiir weitere Synthesen von hoher Relevanz (Kohlpaintner et al., 2013). Aufgrund von
Nebenreaktionen und des Einsatzes von hochpreisigen Katalysatoren, ist es unum-
ganglich den notwendigen Katalysator nach dem Reaktionsschritt abzutrennen und
zurlickzufiihren. Fiir diese Aufgabe werden innerhalb des Sonderforschungsbereiches
neuartige Phasensysteme mit schaltbaren Eigenschaften genutzt. Fiir die Prozesssyn-
these ist es deshalb unabdingbar, dass der Reaktions- und Katalysatortrennschritt
gleichzeitig betrachtet wird.

Fiir die Prozessentwicklung steht, durch die interdisziplindre Zusammenarbeit inner-
halb des SFB, ein grofser Wissenspool aus experimentellen Daten und Modellen zur

Verfiigung, mit deren Hilfe eine computergestiitzte Reaktorauslegung moglich ist.
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1.2. Ziel dieser Arbeit

Da es sich bei der Hydroformylierung um eine Gas-Fliissig-Reaktion handelt, miis-
sen zusatzlich auch die Stofftransportvorgidnge berticksichtigt werden. Weiterhin gilt
es, durch gezielte Steuerungseingriffe, unerwiinschte Nebenreaktionen zu hemmen,
sodass selektiv der Zielaldehyd gebildet wird. Die Reaktordesignaufgabe wurde mit-
hilfe der Methodik der Elementaren Prozessfunktion (EPF) mit nachfolgender Fluss-
Profil-Analyse von Kaiser et al. (2017) gemeistert, wodurch zwei optimale Reaktor-

Tandems abgeleitet werden konnten.

1.2. Ziel dieser Arbeit

In dieser Arbeit werden diese beiden Reaktor-Tandems, welche auf Basis von Opti-
malsteuerungsrechnungen mithilfe der Methodik der Elementaren Prozessfunktion
und einer nachfolgenden Fluss-Profil-Analyse von Kaiser et al. (2017) fiir die Hydro-
formylierung von 1-Dodecen hergeleitet worden sind, apparativ realisiert und detail-
liert experimentell analysiert. Bei den beiden Reaktor-Tandems handelt es sich zum
einen um einen Wendelrohrreaktor (HCTR) gefolgt von einem kontinuierlichen Rithr-
kesselreaktor (CSTR) und zum anderen um einen zyklisch betriebenen Semibatch-
Reaktor (RSBR) mit einem nachgeschalteten CSTR. Der HCTR und der RSBR
unterscheiden sich in ihrer Betriebsweise (kontinuierlich und satzweise) und in der
Anzahl der zur Verfiigung stehenden Freiheitsgrade fiir die Realisierung der opti-
malen Reaktionsfithrung. Im Wendelrohrreaktor konnen die Reaktionsbedingungen
nur diskret entlang des Reaktors verandert werden, wahrend im zyklisch betriebenen
Semibatch-Reaktor ein zusétzlicher Zeithorizont, die Batchreaktionszeit, zur stetigen
Anpassung zur Verfiigung steht.

Fiir die apparative Realisierung sind die Vorgaben und Annahmen von Kaiser et al.
(2017) bei der Konstruktion der beiden Reaktoren genutzt worden. Im Anschluss
wurden die Reaktoren zu einem Miniplantaufbau erweitert, sodass diese in einen
kontinuierlichen Prozess mit geschlossenem Katalysatorrecyclestrom betrieben wer-
den konnten. Um beide Reaktor-Tandems untersuchen zu konnen, ist der Miniplant-
aufbau in einer modularen Bauweise konstruiert worden. Experimentell wurden die
beiden Reaktor-Tandems mit optimierten Reaktionsbedingungen betrieben und das
Reaktionsergebnis ermittelt fiir den Fall, dass die Tandems in einen Gesamtprozess
mit geschlossenen Nebenproduktrecyclestrom integriert werden. Zuséatzlich wurde
vorab der Wendelrohrreaktor auf seine Eignung fiir die Hydroformylierungsreakti-
on getestet, da fiir diese Reaktion generell geriihrte Reaktoren oder Blasensidulen

zum Einsatz kommen. Damit die Ergebnisse dieser Untersuchungen im Anschluss
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Einleitung und Zielstellung

miteinander verglichen werden konnen, sind die Experimente mit gleicher Katalysa-
torkonzentration und einer Ausnahme bei gleicher Gesamtverweilzeit durchgefiihrt
worden. Dieser Vergleich fufit nicht nur alleinig auf den erreichten Reaktionsergeb-
nissen, sondern es werden vielmehr auch die Konstruktion und die Automatisierung
der Reaktoren mit einbezogen. Durch eine abschlieffende Scale-Up Betrachtung soll
zudem das Potenzial fiir eine etwaige kommerzielle Verwendung der Reaktor-Tan-
dems ercrtert werden.

Neben den Untersuchungen zur Hydroformylierung von 1-Dodecen, wird in dieser
Arbeit der Wendelrohrreaktor selbst ndher analysiert, da die Verwendung eines Rohr-
reaktors fiir eine Gas-Fliissig-Reaktion uniiblich ist. Diese Analyse wird allgemein-
giiltig durchgefiihrt, da die Wendelrohrgeometrie bisher hauptséchlich hinsichtlich
ihrer Stoff- und Warmetransporteigenschaften betrachtet worden ist und weniger im
Hinblick auf den Einsatz als chemischer Reaktor.

Zusammenfassend soll diese Arbeit demonstrieren, dass durch den Einsatz mafige-
schneiderter Reaktoren und der Verwendung von optimalen Reaktionsbedingungen
das Reaktionsergebnis nachhaltig verbessert werden kann. Weiterhin soll die durch-
gefiihrte Analyse der beiden Reaktor-Tandems und der Vergleich eine gute Daten-
basis bieten, dass die Tandems auch fiir eine spéatere Anwendung aufserhalb von
Forschungslaboratorien interessant werden. An dieser Stelle soll noch darauf hinge-
wiesen werden, dass dies die erste umfassende Arbeit ist, in welcher Reaktorentwiirfe,
die mit der EPF-Methode zur Umsetzung der optimalen Reaktionsfiihrung hergelei-
tet worden sind, tatsédchlich apparativ realisiert und experimentell charakterisiert

werden.

1.3. Struktur dieser Arbeit

Diese Arbeit ist in vier Hauptteile untergliedert: Teil I: Einleitung und Zielstellung;
Teil I1: Grundlagen; Teil I1I: Apparative Realisierung, Charakterisierung und Ver-
gleich der beiden Reaktor-Tandems sowie Teil [V: Zusammenfassung und Ausblick.
Im nachfolgenden Abschnitt 2 werden zuerst die notwendigen Grundlagen darge-
legt, auf der diese Arbeit fufst. Zu Beginn werden die Hydroformylierungsreaktion
und das thermomorphe Phasensystem, welches zur Riickgewinnung des Katalysators
genutzt wird, niher beschrieben. Im Anschluss wird ein Uberblick iiber die Reak-
torentwurfsmethodik, welche zur Herleitung der beiden Reaktor-Tandems eingesetzt
wurde, gegeben. In Abschnitt 3 wird das Hydroformylierungsreaktionsnetzwerk von

1-Dodecen vorgestellt, die Ableitung der Reaktor-Tandems detailliert beschrieben

Seite 6



1.3. Struktur dieser Arbeit

und Ergebnisse von bisherigen relevanten Forschungsarbeiten dargestellt. Den Ab-
schluss von Abschnitt 3 bildet eine Sensitivitdtsanalyse des Reaktionsnetzwerkes, in
der Einfliisse der Reaktionsbedingungen (Temperatur, Gaszusammensetzung) und
die Riickfithrung von Nebenprodukten auf die Teilreaktionen des Netzwerkes unter-
sucht werden.

Teil 111 stellt den Hauptteil dieser Arbeit dar. Hier ist die Konstruktion beider Reak-
tor-Tandems und Charakteristika der genutzten Reaktorgeometrien (Wendelrohrre-
aktor und zyklisch betriebener Semibatch-Reaktor) beschrieben. Im Anschluss folgen
die Ergebnisse vom Betrieb der Reaktoren. Abschlieffend werden in Abschnitt 6 bei-
de Reaktor-Tandems unter verschiedenen Gesichtspunkten miteinander verglichen
wobei das erzielte Reaktionsergebnis, die Konstruktion, die Automatisierung und
die Moglichkeit zur Uberfithrung in den technischen Mafstab mit einbezogen wird.
Im abschliefsenden Teil IV werden die wichtigsten Ergebnisse dieser Arbeit zusam-
mengefasst und Anregungen fiir weitere Untersuchungen gegeben.

Zusétzlich beinhaltet dieses Manuskript einen Anhang, indem néhere technische
Informationen zu den genutzten Reaktorsystemen (Anhang A), den experimentel-
len Vorgehensweisen (Anhang C), den Parametern der durchgefithrten Experimente
(Anhang D), der Analytik (Anhang E), den Chemikalien (Anhang F), den Raten-
gleichungen der Reaktionskinetik von Hentschel etal. (2015) (Anhang G) und den
Prozessmodellen zur Sensitivitdtsanalyse sowie der Ermittlung der Reaktionsbedin-
gungen und den Prozessstromen der Experimente (Anhang H) zusammengefasst
sind. In Anhang B ist der Miniplant-Aufbau der Technischen Universitit Dortmund
beschrieben, da dieses Setup fiir einen Teil der Untersuchungen des zyklischen Semi-

batch-Reaktor-Tandems genutzt wurde.
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Im nachfolgenden Abschnitt 2 wird die Hydroformylierungsreaktion naher beschrie-
ben und das Konzept der thermomorphen Losungsmittelsysteme vorgestellt, welches
zur Riickgewinnung des Katalysators verwendet wird. Anschliefsend werden die Be-
griffe Prozessintensivierung und optimale Reaktionsfithrung néher erortert.

In Abschnitt 3 wird die Modellreaktion, die Hydroformylierung von 1-Dodecen néher
charakterisiert, indem das zugehérige Reaktionsnetzwerk erldutert, sowie ein Uber-
blick zu den bisherigen Arbeiten gegeben wird. Im Anschluss werden die Vorarbeiten
von Kaiser etal. (2017) zur computergestiitzten Herleitung der beiden Reaktor-Tan-
dems zusammengefasst. Abschliefsend folgt die Sensitivitdtsanalyse des 1-Dodecen
Reaktionsnetzwerkes, um den Einfluss von Parameterdnderungen auf die Teilreak-

tionen aufzuzeigen.
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2. Allgemeines

2.1. Hydroformylierung

Als Hydroformylierung wird die Addition von Synthesegas (CO, Hy) an die Dop-
pelbindung von Alkenen in Gegenwart eines Katalysators beschrieben, wodurch Al-
dehyde gebildet werden (siehe Abb. 2.1) (Borner und Franke, 2016; Cornils etal.,
2017; Franke etal., 2012). Der notwendige Katalysator ist organometallischer Na-
tur und liegt in der Regel homogen in der Reaktionsmischung vor. Typischerwei-
se wird die Reaktion bei Synthesegasdriicken von 1-30 bar und Temperaturen von
353-453 K durchgefiihrt (Bohnen und Cornils, 2002). Die Hydroformylierungsreak-
tion wurde im Jahre 1938 von Otto Roelen in den Laboratorien der Ruhrchemie
AG (heute OQ Chemicals GmbH) entdeckt (Hibbel et al., 2013; Roelen, 1938). Bei
der Verwendung von Alkenen mit mehr als zwei Kohlenstoffatomen, werden bei der
Hydroformylierung nicht nur die linearen Aldehyde, sondern auch die verzweigten
Pendants gebildet (sieche Abb. 2.1). Uber die Hydroformylierung werden weltweit
jéhrlich 9-10 - 105t Aldehyde produziert (Cornils et al., 2017). Diese werden durch
ihre funktionelle Carbonylgruppe hauptséchlich als Zwischenprodukte gehandelt und
fiir die Synthese von Alkoholen, Carbonséduren oder Aminen eingesetzt (Behr, 2008;
Cornils etal., 2017; Wiese und Obst, 2006). Nur ein kleiner Teil der mittel- und
langkettigen Aldehyde wird direkt als Duft- oder Aromastoff verwendet (Kohlpaint-
ner etal.,, 2013). In der Natur sind Aldehyde fester Bestandteil vieler Obstsorten
und Friichte und mit Alkoholen, Estern, Phenolen und Terpenen mafgeblich fiir die

charakteristischen Aromen verantwortlich (McGee, 2004).

I i
SNG4+ o+ Hy _[Retd PN + °<
R R H R/ H
R
Alken Synthesegas linearer Aldehyd verzweigter Aldehyd

Abbildung 2.1. Allgemeine Reaktionsgleichung der Hydroformylierung eines ter-
minalen Olefins.
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2. Allgemeines

Industriell werden fiir die Hydroformylierung petrochemische Ausgangsstoffe verwen-
det. Kurzkettige Substrate wie, Ethen, Propen und Buten stammen direkt aus den
jeweiligen Naphtha-Fraktionen, wohingegen die langerkettigen endstandigen Olefine
nach der Ziegler Olefin Synthese (Ethylen Oligomerisierung), dem Shell-Higher-Ole-
fin-Prozess (Ethylen Metathese) oder dem thermischen Cracken von n-Paraffinen ge-
neriert werden (Behr, 2000; Schmidt et al., 2014; Turner, 1983; Weissermel und Arpe,
1994). Insbesondere fiir langkettige Substrate steht auch eine nachwachsende Roh-
stoffbasis zur Verfiigung. Aus der Olsiure, welche in hohen Anteilen in Ziichtungen
der Sonnenblume und des Rapses vorkommt (Krist, 2013), lasst sich beispielsweise
nach Veresterung der Carboxylgruppe und der Kreuzmetathese mit Ethen 1-Decen
synthetisieren (Behr und Seidensticker, 2018). Das fiir die Hydroformylierungsreak-
tion benotigte Synthesegas wird kommerziell iiberwiegend aus Erdgas durch Steam
Reforming erzeugt (Baerns et al., 2006). Alternative Rohstoffquellen fiir das Synthe-
segas, wie Biomasse, spielen derzeit nur im Kontext der nachhaltigen Chemie eine
Rolle (Borner und Franke, 2016).

2.1.1. Homogene Katalyse

Damit die Hydroformylierungsreaktion ablauft, wird neben den Edukten, auch ein
metallorganischer Katalysator benotigt, welcher in der Regel homogen in der Re-
aktionsmischung gelost ist. Im Gegensatz zu heterogenen Katalysatoren besitzen
homogene Katalysatoren eine hohere Aktivitat und Selektivitdt, weshalb sie bei mil-
deren Reaktionsbedingungen eingesetzt werden konnen (Behr, 2008; Cornils et al.,
2017). Nachteilig ist der deutlich hohere Preis und die aufwendige Katalysatorriick-
gewinnung (Behr, 2008; Cornils et al., 2017).

Der Katalysatorkomplex besitzt den allgemeinen Aufbau [HM(CO),L,| (M=Metall;
L=Ligand) und kann entweder ein reiner Hydridometallcarbonylkomplex (z = 4,
y = 0) oder ein Ligand modifizierter Hydridometallcarbonylkomplex (x = 3 — 1,
y =1 —3) sein (Bohnen und Cornils, 2002; Cornils et al., 2017). Der Ligand ist fiir
Hydroformylierungsanwendungen in der Regel eine organische Phosphorverbindung
und besitzt durch seinen strukturellen Aufbau einen grofsen Einfluss auf die Chemo-,
Regio- und Stereoselektivitiat der Reaktion (Borner und Franke, 2016). Im industri-
ellen Umfeld werden fiir die Hydroformylierung nur die Ubergangsmetalle Kobalt
(Co) und Rhodium (Rh) eingesetzt (Borner und Franke, 2016), wobei Rhodium eine
um den Faktor 1000 hohere Aktivitdt zugeordnet wird (Bohnen und Cornils, 2002).
Generell kann die Hydroformylierung auch mit anderen Ubergangsmetallkatalysa-
toren, wie Ruthenium, Iridium, Platin, Palladium oder Eisen durchgefiihrt werden
(Behr, 2008; Borner und Franke, 2016).
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2.1. Hydroformylierung

H +L H +L H
COq| ~2CO Pa ~2CO PaL |
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C\ /
i
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Abbildung 2.2. Einfluss der CO- und Chelatligandenkonzentration auf die Koor-
dination am Katalysator (Cornils etal., 2017).

Fiir die Hydroformylierung werden meist organische Phosphorverbindungen in Form
von Monophosphiten oder Diphosphiten verwendet, wobei der Ligand dabei entwe-
der einzihnig, als Monoligand, oder mehrzihnig, als Chelat, am Ubergangsmetall
gebunden ist (Behr, 2008; Borner und Franke, 2016). Die Koordination des Ligan-
den und der Carbonylgruppen am Metall ist reversibel und hangt stark von den
jeweiligen Konzentrationen sowie der Temperatur ab, sodass fiir jede Katalysator-
Ligand-Kombination die optimalen Bedingungen gefunden werden miissen (Borner
und Franke, 2016; Cornils et al., 2017; Wiese und Obst, 20006).

Fiir den Fall eines zweizdhnigen Liganden ist der Einfluss der Ligand- und CO-
Konzentration auf die Koordinationsstellen des Ubergangsmetalls in Abb. 2.2 darge-
stellt. Ausgehend vom HRh(CO),PP-Komplex (Abb. 2.2 (I)), kann der Ligand bei
einem Uberschuss von Kohlenmonoxid vollstindig vom Metallkomplex verdringt
werden. Hierdurch bildet sich der unmodifizierte Hydridorhodiumtetracarbonylkom-
plex (Abb. 2.2 (Ia)), welcher eine geringe Aktivitdt und Regioselektivitéit besitzt.
Durch die Erhéhung des L /M-Verhéltnisses und durch eine Reduktion des CO-Parti-
aldruckes kann die Bildung des Komplexes (Ia) wieder riickgingig gemacht werden.
Eine zu hohe Konzentration des Liganden kann, mit den entsprechenden sterischen
und elektrochemischen Figenschaften allerdings dazu fiithren, dass zwei Ligandmo-
lekiile am Metallzentrum gebunden werden (siehe Abb. 2.2 (Ib)), wodurch die ka-
talytische Aktivitat und Selektivitit des Komplexes ebenso verloren gehen wiirde.
Nur aus dem HRh(CO),PP-Komplex (I) kann sich, durch Dissoziation eines CO-Mo-
lekiils der Komplex (II) bilden, welcher iiber die gewiinschte hohe Aktivitat sowie
Chemo- und Regioselektivitéit verfiigt. Dieser Hydridorhodiumcarbonyldiphosphit-
komplex verfiigt iiber eine freie Koordinationsstelle, an die das Olefin assoziieren

kann, sodass der Katalysezyklus durchlaufen werden kann (siehe Abschnitt 2.1.2).
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2. Allgemeines

Ublicherweise wird ein 2 bis 200-facher Uberschuss des Liganden verwendet (Bér-
ner und Franke, 2016; Cornils etal., 2017; Franke etal., 2012). Dieser Uberschuss
fithrt zu einer Erhéhung der Katalysatoraktivitdt und gleichzeitig zu einer Steige-
rung der Regioselektivitat. Im praktischen Umgang mit homogenen Katalysatoren
muss darauf geachtet werden, dass ausschlieflich Chemikalien mit hoher Reinheit
zum Einsatz kommen, da bereits Spuren von Wasser oder enthaltene Peroxide in
ungesattigten Kohlenwasserstoffen die Aktivitdt und Selektivitat des Katalysators
stark beeinflussen (Gerlach etal., 2017; van Leeuwen und Chadwick, 2011; Zhang
etal., 2016).

2.1.2. Reaktionsmechanismus und Nebenreaktionen

Der Rhodium katalysierte Reaktionsweg vom Olefin zum Aldehyd wird generell mit
dem Katalysezyklus nach Wilkinson (Evans etal., 1968; van Leeuwen und Claver,
2002) beschrieben (siehe Abb. 2.3 links). Der fiir die Hydroformylierung aktive Hydri-
dorhodiumcarbonyldiphosphitkomplex (II) entsteht durch Dissoziation eines CO-Li-
ganden aus dem HRh(CO,)PP-Komplex (I). Der HRh(CO)PP-Komplex (II) besitzt

Katalysezyklus der Hydroformylierung Bildung der Nebenprodukte
H
P,
CﬁVR‘thO Q\ = Dt
P lo o
i (@
~ coll-co | N
=+ - Pal
R 0 R/\ ( \\\‘_R‘hf// —_— R/\/
n-Aldehyd LAlk N —(1I) .
v . - en (I1Ib) 0 R iso-Alken
O/
RY
SERN

0
'S i P )\ +CO,H
(tm‘i ! C*R‘h— H —_— (\}ih\ R ‘47"2 R H
P (‘30 n (VI) (I1Ta) o lo \R S N ()
(IVb) iso-Aldehyd
R
V) (IVa)
H T C=—=0
2 ( Bh/ P\Rh/\/R
P \co Ps“ \CO
SEIRN —
N — (1) Alkan
co H, (VII)

Abbildung 2.3. Katalysezyklus der Hydroformylierung und Bildung der Nebenpro-
dukte. (Vereinfacht iibernommen aus Behr (2008) und Jorke (2018)).
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2.1. Hydroformylierung

eine freie Koordinationsstelle woran das Olefin assoziieren kann und der Hydridoal-
kenkomplex (III) gebildet wird. Durch die Wanderung des Wasserstoffliganden zum
Olefin bildet sich der Alkylkomplex (IV) aus, wobei sich je nach rdumlicher Aus-
richtung des Alkylrestes entscheidet, ob ein lineares (IVa) oder verzweigtes Produkt
(IVb) gebildet wird. Die rdumliche Ausrichtung zum linearen Produkt kann durch
die sterische Abschirmung des Diphosphit-Liganden beeinflusst werden. Im néchsten
Schritt assoziiert ein CO-Molekiil an die freie Koordinationsstelle des Katalysator-
komplexes (IV) und es bildet sich, iiber eine migratorische Insertion am Alkyl, die
spétere Aldehydcarbonylgruppe (V) aus. Der néchste Schritt, die oxidative Additi-
on von Wasserstoff, fithrt zur Bildung eines Dihydridokomplexes (VI). Abschliefend
wird der Aldehyd, durch eine reduktive Eliminierung, abgespalten und der Aus-
gangskomplex (II) (HRh(CO)PP) wieder zuriickgebildet. Neben der Bildung des
iso-Aldehyds werden bei der Hydroformylierung auch das Hydrierprodukt sowie Iso-
mere des eingesetzten endstédndigen Olefins gebildet (Abb. 2.3 rechts). Das Alkan
entsteht, wenn anstatt CO, Wasserstoff an den Komplexen (IVa) und (IVb) asso-
ziiert wird. Im Anschluss wird durch die reduktive Eliminierung des Alkans der
HRh(CO)PP-Komplex (II) wieder zuriickgebildet. Die Isomerisierung des Alkens
lauft je nach sterischer Hinderung des Diphosphit-Liganden unterschiedlich stark ab
und ist reversibel. Dabei werden sowohl die cis- als auch die trans-Isomere des Alkens
gebildet. Durch die Reversibilitdat der Isomerisierungsreaktion kénnen auch nur Iso-
mere des Alkens eingesetzt werden, um iiber eine isomerisierende Hydroformylierung

ausschlieflich lineare Aldehyde zu erhalten.

2.1.3. Industrielle Prozesse

Hydroformylierungsprozesse wurden in der chemischen Industrie auf Basis von Ko-
balt- und Rhodium-Katalysatoren entwickelt und unterscheiden sich durch Riickge-
winnungs- bzw. Riickhaltestrategien des homogenen Katalysators. Rhodium-basierte
Prozesse werden hauptséchlich fiir die Hydroformylierung kurz- und mittelkettiger
Olefine verwendet, wahrend der Einsatz von Kobalt-Katalysatoren bei der Synthese
von langkettigen Aldehyden {iberwiegt (Bahrmann et al., 2013). N- und iso-Butyral-
dehyde sind mit Abstand die wichtigsten industriellen Aldehyde mit einem Anteil
von 75 % der Produktionskapazitét (Bohnen und Cornils, 2002). Mittelkettige Alde-
hyde (Cg-Cg) nehmen ca. 17-20 % der Produktionskapazitét ein, wahrend die Kapa-
zitdt von langkettigen Aldehyden mit mehr als 12-Kohlenstoffatomen hingegen nur
5-6 % betragt (Beller etal., 1995; Bohnen und Cornils, 2002). Nachfolgend werden

die wichtigsten industriellen Hydroformylierungsprozesse kurz erlautert.
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2. Allgemeines

Das BASF-Oxoverfahren wurde urspriinglich fiir die Hydroformylierung von Propy-
len entwickelt und kann auch fiir die Hydroformylierung von Cs-C;5-Olefinen verwen-
det werden (Bohnen und Cornils, 2002; Cornils et al., 2007; Diimbgen und Neubau-
er, 1969). In der urspriinglichen Prozessvariante wird ein Co-Katalysator eingesetzt,
welcher nach der Reaktion durch die Zufuhr von Sauerstoff bzw. Luft sowie organi-
schen Séuren oxidiert und {iber eine wéssrige Phase abgetrennt wird (Bohnen und
Cornils, 2002). Fiir die Hydroformylierung von Propylen wurde eine neue Prozess-
variante entwickelt, wobei ein Rh-Katalysator mit Triphenylphosphin-Ligand zum
Einsatz kommt (Cornils et al., 2007). Die Katalysator- und Produkttrennung erfolgt
dahingegen, dass der Prozess bei niedrigen Driicken betrieben wird, sodass der Pro-
duktaldehyd verdampft und abgetrennt werden kann (Cornils et al., 2007).

Der Kuhlmann Oxoprozess wird fiir die Hydroformylierung von mittel- und lang-
kettigen Olefinen verwendet (Bohnen und Cornils, 2002; Boérner und Franke, 2016).
Der Eingesetzte Kobalt-Katalysator wird dabei zur Abtrennung in das Natrium-
salz Na|Co(CO)y| iiberfiihrt, ausgefallt und abgetrennt (Bohnen und Cornils, 2002).
Im Gegensatz zum BASF-Oxoverfahren wird die Oxidationsstufe des Kobalts dabei
nicht verdndert (Bohnen und Cornils, 2002). Dieses Verfahren zur Abtrennung des
Katalysators wird auch im Exxon Mobile Verfahren angewendet, wobei oft mehrere
in Reihe geschaltete Reaktoren zum Einsatz kommen (Borner und Franke, 2016).
Von Exxon Mobile wurden noch weitere Moglichkeiten zur Abtrennung des Kobalt-
Katalysators entwickelt. Beispielsweise kann der Katalysator wieder zuriickgewon-
nen werden indem er mit Ameisensdure in Kobaltformiat tiberfithrt wird und mit
Hilfe eines heterogenen Katalysators wieder in HCo(CO), tiberfiihrt wird (Bohnen
und Cornils, 2002).

Das Shell Oxoverfahren war der erste kommerzielle Prozess bei dem ein mit ei-
nem Phosphin-Liganden modifizierter Kobalt-Katalysator zum Einsatz gekommen
ist (Cornils etal., 2007). Durch die Verwendung dieses Liganden ist der Katalysa-
tor stabiler, zeigt aber auch eine geringere Aktivitdt auf, wodurch der Prozess bei
vergleichsweise hohen Temperaturen von 453-473 K (Cornils et al., 2007) betrieben
wird. Das Verfahren wurde urspriinglich fiir die Hydroformylierung von Olefinen mit
7-14 Kohlenstoffatomen entwickelt (Bohnen und Cornils, 2002). Allerdings besitzt
der eingesetzte Katalysator eine hohe Hydrieraktivitat, sodass direkt die korrespon-
dierenden Alkohole synthetisiert werden, die zur Herstellung von Detergenzien ge-
nutzt werden (Bohnen und Cornils, 2002).

Das Prinzip des urspriinglichen Union Carbide Corp. (UCC) oder Johnson Matthey
Prozesses stellt die Basis fiir eine Reihe von Hydroformylierungsprozessen dar, bei

denen Rhodium-Katalysatoren eingesetzt werden (Bohnen und Cornils, 2002; Tudor
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2.1. Hydroformylierung

und Shah, 2017). Die erste Prozessversion ist der Gas-Recycle-Prozess, welcher fiir
die Hydroformylierung von Propen entwickelt wurde. Die Reaktion wird bei der Alde-
hydsiedetemperatur betrieben, wodurch die Produkte, Edukte und das Synthesegas
iiber die Gasphase abgezogen und so vom Rhodium-Triphenylphosphan-Katalysator
getrennt werden (Bohnen und Cornils, 2002). Nachteilig an dieser Prozessvariante
sind die grofsen Gaskreislaufstrome, wodurch ein Gaskompressor benotigt wird, wel-
cher zu hohen Betriebskosten fiihrt (Bohnen und Cornils, 2002). Zudem besteht
durch diese Verfahrensweise die Gefahr, dass sich hochsiedende Nebenprodukte im
Reaktor anreichern. Durch die Weiterentwicklung zum Fliissig-Recycle-Prozess sind
diese Nachteile umgangen worden, indem Reaktion und Katalysatortrennung ge-
trennt voneinander durchgefiihrt werden. Hierzu wird die Reaktionsmischung nach
dem Reaktor entspannt und in einem Flash die verbleibenden Olefine sowie die ge-
bildeten Nebenprodukte abgetrennt. Im Anschluss kann der Katalysator in nachge-
schalteten Kolonnen am Sumpf abgezogen und in den Reaktor zuriickgefiihrt werden.
Durch den Einsatz von unterschiedlichen Liganden kénnen mit dem Fliissig-Recy-
cle-Prozess auch langkettige Olefine hydroformyliert werden (Bohnen und Cornils,
2002).

Bei den bisher vorgestellten Prozessen werden nur organische Losungsmittel einge-
setzt. Mit der Entwicklung von wasserloslichen Liganden wurde die Entwicklung
des wohl bekanntesten Hydroformylierungsprozesses, dem Ruhrchemie/Rhéne-Pou-
lenc (RCH/RP) Prozess moglich (Kohlpaintner et al., 2001). Der Prozess nutzt ein
wassrig-organisches Losungsmittelsystem, wobei sich der Katalysator in der wéssri-
gen Phase und die Produkte sowie Edukte sich in der organischen Phase befinden.
Durch den verwendeten Trisulfonyltriphenylphosphin-Liganden wird der Rhodium-
Katalysator wasserloslich und kann hierdurch sehr effizient von den Aldehyden abge-
trennt werden. Diese Art der Prozessfiihrung ist allerdings nur fiir die Synthese von
C4-Cs Aldehyden wirtschaftlich, da die Wasserloslichkeit der Olefine mit zunehmen-
der Kettenlénge stark abnimmt (Cornils et al., 2005) bzw. im Fall von Propanal zu
hoch ist und weiterhin auch Azeotrope bei der Produktabtrennung entstehen (van

Leeuwen und Claver, 2002).

Insgesamt ist an diesem Uberblick zu erkennen, dass fiir die Hydroformylierung von
langkettigen Olefinen im industriellen Umfeld {iberwiegend Kobalt-Katalysatorsys-
teme zum Einsatz kommen, obwohl dies zu harscheren Reaktionsbedingungen fiihrt,
als bei der Verwendung von Rhodium-Katalysatoren. Dies ist mit dem hohen und
stark schwankenden Rhodiumpreis und der dadurch unumgénglichen vollstandigen

Riickgewinnung zu begriinden (Boérner und Franke, 2016).
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2.2. Thermomorphe Losungsmittelsysteme

Eine generelle Problematik bei der Nutzung homogener Katalysatoren ist die Frage
nach deren Abtrennung aus dem Reaktionssystem, da die Riickfiihrung der teu-
ren Ubergangsmetalle und der mafgeschneiderten Liganden fiir eine wirtschaftliche
Prozessfiihrung unerlésslich ist. Beispielsweise konnen sich die Kosten eines Rho-
diumverlustes im Produkt von 1mg/kg bei einer 4 - 10° t/a Produktionsanlage bei
einem Rhodiumpreis von 40 000 €/kg auf ca. 16 Millionen Euro im Jahr summieren
(Wiese und Obst, 20006).

Generell werden fiir die Abtrennung von Katalysator und Ligand ihre unterschied-
lichen physikalisch-chemischen Eigenschaften genutzt. Im einfachsten Fall kann der
Katalysator oder das Produkt durch Destillation aber auch Fallung, Adsorption,
Extraktion sowie mithilfe einer Membran abgetrennt werden (Behr, 2008). Nach-
teilig daran ist, dass diese physikalisch-chemischen Eigenschaften sehr stark von
den eingesetzten Reaktanden und Katalysatoren abhéingen, weshalb diese Strategie
meist nur fiir kurzkettige Olefine zielfithrend ist. Eine alternative Methode ist ei-
ne mehrphasige Reaktionsfithrung, wie sie im RCH/RP-Prozess genutzt wird (siehe
Abschnitt 2.1.3). Hierbei liegen der Katalysator und die Reaktanden in unterschied-
lichen Phasen vor, welche intensiv durchmischt werden (Cornils et al., 2005). Bei der
mehrphasigen Reaktionsfiihrung kann es allerdings sehr schnell zu Stofftransport-
und Loslichkeitslimitierungen kommen, wodurch das Reaktionsergebnis negativ be-

einflusst wird.

Thermomorphe Losungsmittelsysteme (TMS) stellen ein Konzept dar, mit dem die
Reaktion in einer fliissigen Phase, ohne Stoff- und Léslichkeitslimitierungen, durch-
gefiihrt und der Katalysator fast vollstindig ohne aufwendige Trennsequenz zuriick-
gewonnen werden kann. Der Einsatz dieses Konzeptes fiir die Riickgewinnung von
homogenen Katalysatoren ist seit der Jahrtausendwende intensiv in der Arbeitsgrup-
pe von Prof. Behr an der Technischen Universitét Dortmund untersucht worden (Bi-
anga et al., 2019; Dreimann et al., 2017). Die Idee hinter diesem Recyclingkonzept ist
die Nutzung einer temperaturabhéngigen Mischungsliicke eines Mehrkomponenten-
l6sungsmittelsystems. Diese Mischungsliicke wird mit zunehmender Temperatur ge-
ringer, wodurch die Reaktion in einem einphasigem Reaktionsmedium durchgefiihrt
werden kann. Nach Abschluss der Reaktion wird die Temperatur verringert, wodurch
sich die Mischungsliicke wieder vergrofert und zwei fliissige Phasen entstehen (siehe
Abb. 2.4). Durch die selektive Loslichkeit des Katalysators in nur einer der beiden

Phasen kann dieser ohne Zufuhr von zusétzlichen Hilfsstoffen abgetrennt und wieder
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Abbildung 2.4. Schematische Darstellung der temperaturabhéingigen Mischungs-
liicke eines thermomorphen Losungsmittelsystems im Gibbsschen Dreieck.

in den Reaktor zuriickgefiihrt werden. Damit sich dieses schaltbare Phasenverhalten
ausbildet, besteht das TMS aus drei Substanzen mit unterschiedlicher Polaritét:
Ein unpolares Losungsmittel, ein polares Losungsmittel und eine Substanz, die als
Losungsvermittler dient und deren Polaritat daher zwischen dem polaren und unpo-
laren Losungsmittel liegt (Behr und Féangewisch, 2002; Behr et al., 2008). Eine der
TMS-Komponenten kann ebenfalls ein Reaktand oder das Produkt der Reaktion
sein, wodurch ein zusétzlicher Abtrennschritt nach der Reaktion eingespart und zu-
sitzlich die Raum-Zeit-Ausbeute des Prozesses erhéht wird (Behr etal., 2013). Der
Katalysator liegt generell in der polaren Phase vor, da die Substrate und Produkte
der bisher untersuchten Reaktionen wenig Polaritit aufwiesen und sich deshalb bes-
ser in der unpolaren Phase losten (Behr etal., 2008; Bianga et al., 2019). In dieser
Arbeit wird ein TMS, bestehend aus n,n-Dimethylformamid (DMF) als polare Kom-
ponente, n-Decan als unpolare Komponente und der Reaktand 1-Dodecen sowie das
Produkt Tridecanal, als mittelpolare Komponenten verwendet.

Nachteilig bei dieser Katalysatorseparationsmethode ist die Notwendigkeit von min-
destens zwei Losungsmitteln, um ein schaltbares Phasenverhalten realisieren zu kon-
nen. Hierdurch besteht die Reaktionsmischung oft aus mehr als 80 % Losungsmittel
(Bianga et al., 2019).

Eine Herausforderung fiir den Einsatz von thermomorphen Losungsmittelsystemen
stellt die Auswahl der Lésungsmittelkomponenten dar. Die Komponenten sollen eine
moglichst grofe Mischungsliicke unter Trennbedingungen bilden, um den Katalysa-
tor moglichst vollstéandig zuriickhalten zu konnen. Zusétzlich muss bei der Auswahl

der TMS-Komponenten beachtet werden, dass diese inert fiir die homogen katalysier-
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te Reaktion sind, sodass keine unerwiinschten Nebenreaktionen auftreten, oder die
Reaktionsgeschwindigkeit beeinflusst wird. Bisher wurden die TMS-Komponenten
auf Basis von heuristischen Methoden und mit Hilfe von Losungsmitteldeskriptoren
wie z.B. Hansen-Parametern getroffen (Behr, 2008; Behr etal., 2008, 2005). Der
Nachteil dieser Vorgehensweise liegt in der unsicheren Vorhersage der Mischungs-
liicken sowie der Abhéngigkeit und Zugénglichkeit von verschiedenen Parametern
wie der Katalysatorloslichkeit, sodass Laborexperimente unumgéanglich sind.

Ein alternativer Weg, die TMS-Komponenten auszuwéhlen liegt in der Nutzung von
quantenchemischen und thermodynamischen Berechnungsmethoden (McBride et al.,
2016; McBride und Sundmacher, 2015). Hierbei kann, neben dem Phasenverhalten,
auch die Loslichkeit des Katalysators in den Losungsmitteln beriicksichtigt werden,
um das Leaching zu minimieren. Hierzu werden die relativen Katalysatorloslichkei-
ten in den potenziellen Losungsmittelkandidaten berechnet, wobei die Stoffe mit
hoher Katalysatorloslichkeit als polare und Losungsmittel mit niedriger Katalysa-
torloslichkeit als unpolare TMS-Komponenten in Frage kommen. Der grofse Vorteil
dieses in-silico TMS-Design ist, dass auch unkonventionelle Stoffe bei der Auswahl
mit einbezogen werden, wodurch die Auswahl an potentiellen Kandidaten um ein
Vielfaches hoher ist. Zuséatzlich bietet die computergestiitzte Losungsmittelauswahl
die Moglichkeit, weitere Faktoren wie Umwelt- und Gesundheitsaspekte mit einzu-
beziehen (Linke etal., 2020; McBride etal., 2018). Durch den Einsatz von relati-
ven Parametern und Verallgemeinerungen ist es jedoch auch bei dieser Methode
unumgénglich, potenzielle TMS-Systeme experimentell auf Eignung zu testen. Mit
Hilfe der von McBride etal. (2016) entwickelten Methode konnte bestétigt werden,
dass das vorher heuristisch ausgewéhlte TMS, bestehend aus DMF, n-Decan und
1-Dodecen, beziiglich des Reaktionsergebnisses, der Katalysatorriickgewinnung und
der Produktabtrennung fiir die Hydroformylierungsreaktion von 1-Dodecen sehr ge-

eignet ist.

2.3. Prozessintensivierung und optimale

Reaktionsfiihrung

Prozessintensivierung wird als Sammelbegriff verwendet, um Mafnahmen zu be-
schreiben, welche die Effizienz chemischer Prozesse verbessern (Freund und Sund-
macher, 2011), wobei der Begriff Effizienz im Sinne von nachhaltiger, ressourcen-
schonender oder kostenschonender interpretiert werden kann (Keil, 2018). Allerdings
ist nicht genau definiert, in welchem Mafe die Effizienz eines Prozesses gesteigert

werden muss, um diese Mafnahme als Prozessintensivierung bezeichnen zu kénnen
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Abbildung 2.5. Hierarchische Ebenen eines chemischen Prozesses (Fachgruppe
Prozesstechnik am Max-Planck-Institut fiir Dynamik komplexer technischer Systeme
Magdeburg, 2019).

(Freund und Sundmacher, 2011). Chemische Produktionsprozesse konnen generell in
unterschiedliche Grofsenskalen aufgeteilt werden (siche Abb. 2.5). Innerhalb dieser
unterschiedlichen Grofsenskalen stehen Stellschrauben zur Verfiigung, um die Effizi-
enz der Prozesse zu steigern. Dies kann beispielsweise durch den Einsatz hochselekti-
ver Katalysatoren (Molekulare Ebene), dem Einsatz von Losungsmittelsystemen mit
besonderen Eigenschaften (Phasen Ebene) und durch Geometrie-spezifische Eigen-
schaften des Reaktors (Apparate Ebene), erfolgen. Auch bei der Integration eines
Reaktors in einen Gesamtprozess (Anlagen Ebene) kann, beispielsweise durch die
Riickfithrung von Nebenprodukten in den Reaktor, die Effizienz gesteigert werden.
Insgesamt ist bei Verdnderungen in diesem Zusammenhang zu beachten, dass durch

einen Eingriff in eine der Ebenen, alle anderen Ebenen ebenso beeinflusst werden.

Der Begriff optimale Reaktionsfithrung wird weniger haufig verwendet, als der Be-
griff Prozessintensivierung. Es kénnen auch beide Begriffe verwendet werden, wenn
ein effizienterer Reaktor in einen Prozess integriert wird. Die Zielstellung bei der Op-
timierung der Reaktionsfiihrung ist die nachhaltige Verbesserung des Reaktionser-
gebnisses, indem moglichst viel des eingesetzten Eduktes zum Zielprodukt umgesetzt

wird (sieche Abb. 2.6). Dabei wird das Erreichen des Traumpunktes, vollstandiger
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Abbildung 2.6. Umsatz-Selektivitatsdiagramm.

Umsatz bei einer Zielproduktselektivitit von 100 %, erstrebt, was ist in der Regel
beim Vorliegen eines Reaktionsnetzwerkes nicht moglich ist. In diesem Fall gibt es
in Abhéngigkeit des Umsatzgrades ein Optimum. Unabhéngig ob eine einzelne Re-
aktion oder ein Reaktionsnetzwerk mit Folge- und Parallelreaktionen vorliegt, kann
die hochselektive Umsetzung durch die gezielte Anpassung von Parametern, wie der
Reaktortemperatur oder den Reaktandenkonzentrationen beeinflusst werden. Wei-
terhin kann eine optimierte Reaktionsfiihrung ebenso durch den Einsatz bestimmter
Geometrien, welche beispielsweise die Transportprozesse im Reaktor verbessern, rea-
lisiert werden. Die Anpassung der Reaktionsbedingungen kann in der Regel auch bei
Reaktoren durchgefiihrt werden, welche sich bereits im Betrieb befinden, wahrend
der Reaktor fiir eine Goemetrieoptimierung meistens neu konstruiert werden muss.
Eine Optimierung der Reaktionsfithrung ist insbesondere fiir Reaktionsnetzwerke
interessant, da es hierdurch moglich ist, in Abhédngigkeit des Reaktionsfortschrittes
gezielt Teilreaktionen zu fordern oder zu hemmen, um die Produktselektivitat zu
steigern. Riickblickend auf die hierarchischen Prozessebenen (siehe Abb. 2.5) ist zu
beachten, dass durch die Optimierung der Reaktionsfiihrung auch alle anderen Ebe-

nen im Gesamtprozess beeinflusst werden.

Um diese Prozessintensivierungsmafnahmen und die Optimierung der Reaktions-
fiihrung in der Praxis zu testen und mit eventuell vorliegenden Modellvorhersa-
gen zu vergleichen, werden insbesondere im Forschungsumfeld Miniplants genutzt.
Miniplants sind Versuchsanlagen, mit denen Gesamtprozesse mit allen relevanten

verfahrenstechnischen Schritten im kleinstmoglichen Mafstab nachgebildet werden
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Abbildung 2.7. Schematische Darstellung der Prozesssynthese mit der EPF-Me-
thode.

(Deibele und Dohrn, 2006). Im Gegensatz zu Pilotanlagen kénnen die Miniplants
durch ihre kleinen Durchsétze von 0,1-2kg/h (Heinemann, 2003) innerhalb weniger
Monate verwirklicht werden (Deibele und Dohrn, 2006). Weiterhin stehen in diesem
Mafkstab viele Geréte aus der Labortechnik zur Verfiigung, um die Versuchsanlage

individuell konstruieren zu konnen.

2.3.1. Elementare Prozessfunktion

Auf Basis der hierarchischen Unterteilung chemischer Prozesse (siehe Abb. 2.5),
wurde von Freund und Sundmacher (2008) die Methodik der Elementaren Prozess-
funktion (EPF) zum modellgestiitzten Prozess- bzw. Reaktorentwurf entwickelt. Die
Kernidee dahinter ist das Verfolgen eines Fluidballens durch den Prozess im ther-
modynamischen Zustandsraum (siche Abb. 2.7). Dabei wird der Inhalt dieses ideal
durchmischten Ballens durch dufiere Strome so manipuliert, dass dieser geméafs ei-
ner gewihlten Zielfunktion, wie z. B. Ausbeute oder Selektivitiat des Zielproduktes,
optimiert wird. Der Weg dieses Ballens durch den Prozess wird aus der lagrangen
Sichtweise verfolgt, wodurch die bendtigte Zeit der Verweilzeit entspricht. Im Falle
einer angestrebten Reaktorsynthese wird im inneren des Ballens die chemische Re-
aktion betrachtet, welche {iber Strome durch die Oberfliche des Ballens hindurch

gemals der Zielfunktion manipuliert wird. Fiir die Synthese eines kompletten Herstel-
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lungsprozesses durchlauft der Fluidballen nacheinander sog. funktionelle Module,
welche Aufgaben wie beispielsweise Vermischung, Reaktion oder Separation erfiil-
len. Diese Betrachtungsweise ermoglicht gegeniiber konventionellen Methoden zur
Reaktor-/ Prozesssynthese die Erschliefung des Gesamtoptimierungspotenzials, da
nur die Bilanzgleichungen gelést werden und somit keine Restriktionen durch vor-
definierte Apparate und Betriebsmodi einfliefen (Freund etal., 2011; Freund und
Sundmacher, 2008).

Basierend auf dieser Kernidee wurde von Peschel et al. (2010) eine dreiteilige Vorge-
hensweise entwickelt, um unter Einbezug von Transportwiderstianden in die duferen
Fliisse und weiteren technischen Approximationen die optimierte Reaktorkonfigura-
tion herleiten zu konnen. Karst et al. (2014) entwickelten, unter Einbezug hierarchi-
schen Unterteilung chemischer Prozesse (siehe Abb. 2.5), einen Ansatz um mithilfe
des EPF-Methode zu einem Prozessentwurf zu gelangen, wobei auf jeder der hierar-
chischen Prozessebenen entsprechende Entscheidungen getroffen werden.
Angewendet wurde die EPF-Methode fiir die Reaktorauslegung einphasiger Reaktio-
nen (Oxidation von Schwefeldioxid, Synthese von Ethylenoxid) (Peschel et al., 2010,
2011), fiir die zweiphasige Hydroformylierung von 1-Octen (Peschel etal., 2012),
die optimale Reaktionsfithrung von enzymkatalytischen Reaktionen (Emenike et al.,
2019; Hertweck et al., 2020) und einen Steam-Reforming Prozess fiir Brennstoffzellen
als alternatives Antriebskonzept von Automobilen zu entwickeln (Karst et al., 2014).
Die Elementare Prozessfunktion wird deshalb an dieser Stelle erwéhnt, da diese Me-
thodik zur Herleitung der in dieser Arbeit verwendeten Reaktor-Tandems eingesetzt
worden ist. Neben der EPF-Methode wurde hierzu auch die Fluss-Profil-Analyse

genutzt, welche im néchsten Abschnitt beschrieben ist.

2.3.2. Fluss-Profil-Analyse

Die Fluss-Profil-Analyse (FPA) wurde von Kaiser etal. (2018) entwickelt und stellt
eine Erweiterung der EPF-Methode zur qualitativen Herleitung von Reaktor-Netz-
werken dar. Aufserdem konnen mithilfe der FPA Einfliisse wie (Riick-)Vermischung,
Dosier- und Recyclingstrategien auf das Reaktionsergebnis charakterisiert werden.

Die Fluss-Profil-Analyse wurde von Kaiser et al. (2018) in drei Schritte untergliedert
(sieche Abb. 2.8):
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e Schritt 1:
Dynamische Optimierungsrechnungen mit einem EPF-Fluidballen und einer
entsprechenden Zielfunktion um die Fliisse in den Ballen hinein und aus dem
Ballen heraus zu erhalten. Um das maximale Optimierungspotenzial abzuschét-
zen, wird nur die chemische Reaktion beriicksichtigt und Wéarme- sowie Stoff-
transportwiderstdnde vernachléssigt. Weiterhin wird der Fluidballen als idealer
Semibatch-Reaktor betrachtet, welcher mit einem idealen Separator verschaltet

ist. Bei der Optimierung stehen, neben den Manipulationseingriffen {iber die Re-
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Abbildung 2.8. Ablauffolge der Fluss-Profil-Analyse zur Herleitung von Reaktor-
Netzwerken.
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aktionsbedingungen, noch Speichertanks fiir alle Reaktanden und Produkte zur
Verfligung, wodurch Einfliisse von Feed- und Recyclestromen aufgezeigt werden.
Die Produktspeichertanks miissen jedoch am Ende der Optimierung wieder den
gleichen Fiillstand aufweisen wie zu Beginn, damit eine Produktdosierung zur
Steigerung der Ausbeute verhindert wird. Zur Abtrennung der dosierten Pro-
dukte wird der ideale Separator genutzt, welcher nach dem Reaktor geschaltet

ist.

e Schritt 2:
Nach den Optimierungsrechnungen werden alle Steuerungsprofile (z. B. Dosier-
und Extraktionsstrome der Komponenten, Temperaturprofil) und die differen-
zielle Selektivitit (de/dt) iiber der Reaktionszeit aufgetragen. Letzteres dient
dazu um Abschnitte im Reaktionsfortgang zu identifizieren, in welchen Riickver-
mischung vorteilhaft ist. Nach der Auftragung aller Profile werden diese anhand
ihrer Verlaufe in beliebig verschiedene Reaktionszonen untergliedert. Hierbei ist
anzumerken, dass es fiir die Unterteilung keine globale Losung gibt, sodass diese

wiederum vom Anwender abhéngig ist.

e Schritt 3:

Im letzten Schritt werden die Profile der Reaktionszonen anhand ihrer Charak-
teristika mit einzelnen oder verschalteten idealen Reaktorgeometrien assoziiert,
woriiber das Reaktor-Netzwerk erhalten wird. Als Reaktorgeometrien stehen
ein idealer Stromungsrohrreaktor (PFR) (keine Riickvermischung, Dosierung
am Reaktoreingang), ein PFR mit der Moglichkeit der Reaktandendosierung
entlang der Reaktorlinge (DSR) und ein kontinuierlicher Riihrkesselreaktor
(CSTR) mit vollstandiger Riickvermischung zur Verfiigung.

Nach dem mit der FPA mogliche Reaktornetzwerke ermittelt wurden, werden mit
den vielversprechendsten Kandidaten detailliertere Simulationsstudien durchgefiihrt,
um die beste Reaktorkonfiguration zu ermitteln. Bei diesen Simulationsstudien kon-
nen detailliertere Reaktormodelle genutzt werden, die beispielsweise auch Stoff- und
Wirmetransportwiderstéinde berticksichtigen. Die Vorgehensweise einer solchen Si-
mulationsstudie ist detaillierter in Abschnitt 3.2 anhand der Herleitung der in dieser

Arbeit genutzten Reaktor-Tandems beschrieben.
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3. Modellreaktion:
Hydroformylierung von

1-Dodecen

Die Modellreaktion, die in dieser Arbeit betrachtet wird, ist die Hydroformylierung
von 1-Dodecen unter Einsatz des Rhodium-Katalysators mit dem DiphosphitLigan-
den BiPhePhos. Wie in Abschnitt 2.2 bereits erwéhnt, wird fiir die Riickgewinnung
des homogenen Katalysators ein thermomorphes Losungsmittelsystem, bestehend
aus n,n-Dimethylformamid, n-Decan und 1-Dodecen, genutzt.

In den nachfolgenden Abschnitten werden das Reaktionsnetzwerk und die Ableitung
der beiden Reaktor-Tandems von Kaiser et al. (2017) vorgestellt sowie der Literatur-
stand dargelegt. Den Abschluss dieses Kapitels bildet die Sensitivitdtsanalyse des
1-Dodecen Reaktionsnetzwerkes, um den Einfluss von Parameterinderungen auf die

einzelnen Teilreaktionen des Netzwerkes aufzuzeigen.

3.1. Reaktionsnetzwerk

Das Reaktionsnetzwerk wurde bei Untersuchungen in einem Batch-Reaktor von Mar-
kert et al. (2013) und Kiedorf et al. (2014) aufgestellt und spéter von Hentschel et al.
(2015) bei Experimenten in einem Semibatch-Reaktor angepasst und ergénzt (siche
Abb. 3.1). Im Netzwerk wurden die schon im Abschnitt 2.1 aufgefiihrten Nebenre-
aktionen (Hydrierung und Isomerisierung) beriicksichtigt. Zur Vereinfachung wur-
den alle Regioisomere des Dodecens und der C13-Aldehyde von Kiedorf et al. (2014)
und Hentschel et al. (2015) zu Isomer-Komponenten zusammengefasst, wenn sich die
Doppelbindung bzw. die Carbonylgruppe nicht am terminalen Ende der Molekiile
befindet. Fiir dieses Netzwerk haben Kiedorf et al. (2014) und Hentschel et al. (2015)
aukerdem die zugehorigen Ratengleichungen ermittelt (siehe Anhang G). Diese Re-
aktionskinetik wurde im Anschluss von Kaiser etal. (2017) genutzt, um die beiden

Reaktor-Tandems herzuleiten.
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Abbildung 3.1. Reaktionsnetzwerk von Hentschel et al. (2015) der Hydroformylie-
rung von 1-Dodecen (R=C,Ha, 1; R'=Cq1.,Hoz0n; R"=Cyo.nHo10n mit n=1...5).

Die meisten der kommerziell erhéltlichen C13-Aldehyde sind Isomermischungen, de-
ren Zusammensetzung durch die bei der Hydroformylierung eingesetzten Olefine
bestimmt wird (Kohlpaintner etal., 2013). Die C12-Olefine kénnen beispielsweise
iiber die Oligomerisierung von Buten und Propen, mit dem Shell-Higher-Olefin-Pro-
zess oder der Ziegler Olefin Synthese gewonnen werden (Kohlpaintner et al., 2013).
Die C13-Aldehyde werden direkt fiir die Herstellung von Parfiimen und Aromastof-
fen genutzt oder zum Alkohol reduziert und zu Weichmachern und Detergenzien
verarbeitet (Kohlpaintner et al., 2013).

Wie in Abschnitt 2.1 bereits erwéhnt, werden fiir die Hydroformylierung im indus-
triellen Umfeld fast ausschliefslich Olefine petrochemischen Ursprungs genutzt. Das
1-Dodecen kann aber auch aus nachwachsenden Rohstoffen gewonnen werden. Hier-
zu bietet sich die Gadoleinséure ((9Z)-Eicosensdure) an, welche beispielsweise mit
bis zu 15% im Leindotterol enthalten ist (Hrastar etal., 2009; Krist, 2013). Zur
Synthese von 1-Dodecen wird die Gadoleinsdure zuerst verestert und anschlieffend
einer Kreuzmetathese mit Ethen unterzogen. Neben dem Olefin entsteht dabei auch
der entsprechende Ester der 9-Decenséure, welcher durch seine Bifunktionalitit ein
wertvolles Nebenprodukt darstellt (Behr und Seidensticker, 2018).
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3.2. Herleitung des optimalen

Reaktordesigns (Kaiser etal., 2017)

Unter Nutzung der Elementaren Prozessfunktionen (siehe Abschnitt 2.3.1) und der
anschliefenden Analyse der Flussprofile (sieche Abschnitt 2.3.2) legten Kaiser et al.
(2017) zwei optimale Reaktor-Tandems fiir die Hydroformylierung von 1-Dodecen
aus. Das Ziel dieser Auslegung war es, die Selektivitdt zum linearen Aldehyd Tride-
canal bei 1-Dodecen-Umsétzen zwischen 90 % und 99 % zu maximieren. Zusétzlich
sollte das Verhéltnis von Tridecanal zu den synthetisierten Aldehyden (n/iso-Ver-
héltnis) grofer als 95 % sein und die Reaktionszeit nicht héher als 300 min. Durch
das hohe n/iso-Verhiltnis wird zum einen ein Umweltaspekt beriicksichtigt, da li-
neare Aldehyde besser biologisch abbaubar sind als verzweigte Aldehyde (Onken
und Behr, 1996). Zum anderen entfillt durch den niedrigen Anteil an verzweigten
Aldehyden im Produktstrom der Trennschritt zwischen Tridecanal und den Alde-
hyd-Isomeren, was letztendlich zu niedrigeren Herstellungskosten fiithrt (Hentschel
etal., 2014). Der Umsatzgrad von mindestens 90 % wurde gewéhlt, um die Recycle-
strome im Gesamtprozess moglichst gering zu halten. Den maximalen Umsatz von
99 % begriinden Kaiser etal. (2017) mit der drastisch steigenden Unsicherheit der
Reaktionskinetik (Kaiser, 2019; Kaiser et al., 2016).

Fiir die Fluss-Profil-Analyse wurden von Kaiser etal. (2017) dynamische Optimal-
steuerungsrechnungen fiir vier Grenzfille durchgefiihrt: a) Xic12¢, = 90 %; b) Xic12en
= 99 %; c) mit Reaktanden- und Produktdosierung; d) ohne Reaktanden- und Pro-
duktdosierung. Durch die Analyse der Ergebnisse konnten Kaiser etal. (2017) vier
potentielle Reaktor-Netzwerke ableiten: i) DSR-CSTR; ii) DSR-CSTR-DSR; iii)
DSR-CSTR-CSTR-CSTR und iv) DSR. Fiir die Bewertung dieser Netzwerke be-
trachteten Kaiser et al. (2017) die Betriebsfenster in Form der Tridecanal-Selektivitét
bei 1-Dodecen-Umsétzen zwischen 60 % und 99 %. Dabei zeigte sich, dass die Netz-
werke i) und ii) hohe Tridecanal-Selektivitdten tiber einen breiteren Umsatzbereich
liefern konnen, als ein einzelner DSR (Kandidat iv). Weiterhin stellt das Netzwerk
iii), infolge eines schmalen Betriebsbereiches, eine nicht optimale Losung dar. Auf-
grund des geringen zusétzlichen Selektivitdtsgewinnes durch den nachgeschalteten
DSR im Netzwerk ii) wurde von Kaiser et al. (2017) einzig der DSR-CSTR-Kandidat
(i) weiterverfolgt.

Fiir eine spétere apparative Realisierung stellt ein idealer differenzieller Seitenstrom-
reaktor allerdings eine suboptimale Losung dar. Aus diesem Grund wurde dieser von

Kaiser etal. (2017) im weiteren Verlauf der Reaktorauslegung durch einen idealen
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Stromungsrohrreaktor (PFR) bzw. einen Semibatch-Reaktor (SBR) approximiert.
Die Realisierung als SBR bietet im Gegensatz zum PFR den Vorteil, dass die Par-
tialdriicke und die Reaktortemperatur stetig wéhrend der Semibatch-Reaktionen
verandert werden konnen. Fiir eine genauere Dimensionierung haben Kaiser et al.
(2017) im Anschluss die Modellgleichungen um die Gas-Fliissig-Stofftransportwider-
stande erweitert. Zuséatzlich wurde die Zusammensetzung des thermomorphen Lo6-
sungsmittelsystems, die Katalysatorkonzentration, das Volumen und der Gasanteil
des CSTR sowie der spatere Gesamtvolumenstrom des Prozesses beriicksichtigt. Bei
diesen Angaben orientierten sich Kaiser etal. (2017) an der Miniplant, welche von
Zagajewski (2015) an der Technischen Universitdt Dortmund konstruiert und betrie-
ben wurde.

Zum Identifizieren der notwendigen Gasdosierstellen fithrten Kaiser etal. (2017) ei-
ne weitere Fallstudie mit den folgenden Szenarien durch: ia) eine Gasdosierung am
Einlass des PFR; ib) Gasdosierung am Einlass von PFR und CSTR; ic) zwei Gasdo-
sierstellen im PFR (durch Aufteilung des PFR in zwei PFR) und Gasdosierung im
CSTR und id) SBR und CSTR mit Gasdosierung. Zur Bewertung dieser Studie wur-
de von Kaiser et al. (2017) wieder die Tridecanal-Selektivitét iiber weite 1-Dodecen-
Umsatzbereiche herangezogen. Im Vergleich der Ergebnisse hat Fall ia), aufgrund
der fehlenden Gasdosierung im CSTR, am schlechtesten abgeschnitten. Die zusétzli-
che Gasdosierung im Fall ic) bringt, im Vergleich zu ib) und id), nur eine marginale
Verbesserung, welche durch einen zusétzlichen Reaktor erkauft wird. Aus diesem
Grund wurde PFR-PFR-CSTR-Kandidat (ic) von Kaiser etal. (2017) verworfen.
Da die Konfigurationen ib) PFR-CSTR und id) SBR-CSTR ein dhnliches Betriebs-

fenster aufweisen legten Kaiser et al. (2017) beide Reaktor-Tandems detaillierter aus.

Bei der Realisierung in Form des Strohmungsrohrreaktors spielt die Riickvermi-
schung und der Gas-Fliissigkeits-Stofftransport eine entscheidende Rolle, weshalb
Kaiser etal. (2017) zwei Sensitivitdtsanalysen beziiglich der maximal zulédssigen
Riickvermischung und des minimal notwendigen Stofftransportes durchgefiihrt ha-
ben. Die Ergebnisse zeigen kaum Selektivitdtseinbufen, wenn die Bodenstein-Zahl
mindestens Bo > 10 und der volumetrische Stoffdurchgangskoeffizient mindestens
kra > 0,11/s ist. Mit dieser Datenbasis und mithilfe einer Literaturrecherche haben
Kaiser etal. (2017) vorgeschlagen, den Rohrreaktor im Pfropfenstromungsregime
(Taylor-Stréomung) zu betreiben, um die notwendigen Bedingungen realisieren zu
konnen. Da die Ausbildung dieser Stromungsform durch den Rohrdurchmesser und

durch die Stoffparameter beeinflusst wird, fithrten Kaiser etal. (2017) im Anschluss
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Synthesegas

Synthesegas — Kontinuierlicher Fluss
--— Diskontinuierlicher Fluss

Feedstrom

Recyclestrom

Vestr = 1,01
Vprr = 2,21 p——
dprr = 3,0 mm

VesTr = 1,01

Lppr = 311m %’
(a) Tandem I: HCTR-CSTR (b) Tandem II: SBR-CSTR

Abbildung 3.2. Von Kaiser etal. (2017) vorgeschlagene Reaktor-Tandems fiir die
Hydroformylierung von 1-Dodecen.

Vorversuche durch, um den maximal moglichen Rohrdurchmesser zu ermitteln. Die
Untersuchungen zeigten, dass der Durchmesser maximal dppg = 3 mm betragen darf,
damit der Reaktor in diesem Stromungsregime betrieben werden kann. Mithilfe des
vorher festgelegten Volumenstroms, des Gasgehaltes von e = 0,661/1 und des Rohr-
durchmessers, bestimmten Kaiser et al. (2017) das Reaktorvolumen von Vppgr = 2,21
sowie die Rohrlange von Lppr = 311 m. Weiterhin wurde eine helixférmige Aufwick-
lung des Rohres vorgeschlagen, um den Rohrreaktor moglichst kompakt realisieren
zu konnen. Fiir die Beheizung des Reaktors wurde von Kaiser etal. (2017) emp-
fohlen, Heizmanschetten zu nutzen, wodurch mehrere Temperaturzonen entlang des
Reaktors realisiert werden kénnen. Hierdurch stehen fiir die Realisierung der opti-
malen Reaktionsfiihrung mit diesem Reaktor die Eingangsgaszusammensetzung, der
Druck sowie mehrere Temperaturzonen als Freiheitsgrade zur Verfiigung.

Das finale Reaktordesign von Kaiser etal. (2017) ist in Abb. 3.2a dargestellt. An
dieser Stelle soll noch darauf aufmerksam gemacht werden, dass der Realisierungs-
vorschlag des PFR durch seine helixférmige Aufwicklung im weiteren Verlauf dieser
Arbeit als Wendelrohrreaktor (HCTR, helically coiled tubular reactor) oder Helix-

reaktor bezeichnet wird.

Neben den Konstruktionsangaben fiir das HCTR-CSTR-Tandem machten Kaiser
etal. (2017) auch Angaben zur Realisierung in Form des Semibatch-Reaktors mit
nachgeschaltetem kontinuierlichem Riihrkesselreaktor. Durch die Integration eines
satzweise betriebenen Reaktors in einen kontinuierlichen Prozess werden Pufferbe-

hélter vor und nach dem SBR benétigt. Im Betrieb sammelt der erste Pufferbehélter
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die Feedstrome wahrend der Reaktionen im SBR auf, wihrend der zweite Behélter
dazu dient, den Riihrkesselreaktor kontinuierlich zu speisen. Die Volumina des SBR
und der beiden Pufferbehélter haben Kaiser et al. (2017) mit V' = 0,551 angegeben.
Weiterhin soll der Semibatch-Reaktor mit einem Begasungsriihrer ausgestattet sein,
wodurch der Gasgehalt auf e = 0,331/1 reduziert werden kann. Kaiser et al. (2017)
weisen noch darauf hin, dass die beiden Pufferbehélter und die Verbindungsleitun-
gen durch die Verwendung des thermomorphen Losungsmittelsystems beheizt und
unter Synthesegasdruck stehen miissen. Fiir die Realisierung der optimalen Reak-
tionsfithrung koénnen die Bedingungen (Druck, Gaszusammensetzung, Temperatur)
wahrend der Semibatch-Reaktionen fortwahrend angepasst werden.

Der Realisierungsvorschlag, in Form des SBR-CSTR-Tandems, ist in Abb. 3.2b dar-
gestellt. Aufgrund der zyklischen Betriebsweise des SBR wird dieser im weiteren
Verlauf der Arbeit als zyklisch betriebener Semibatch-Reaktor (RSBR, repeatedly

operated semibatch-reactor) bzw. zyklischer Semibatch-Reaktor bezeichnet.

Nach der Ableitung und Dimensionierung der beiden Reaktor-Tandems fiithrten Kai-
ser et al. (2017) eine Gesamtprozessoptimierung durch, wobei die Riickfithrung nicht
umgesetzter Olefine in den Reaktor beriicksichtigt wurde. Um das Verbesserungspo-
tenzial durch die Verwendung der ausgelegten Reaktor-Tandems aufzuzeigen, op-
timierten Kaiser etal. (2017) zusétzlich einen Prozess mit einem einzelnen Riihr-
kesselreaktor, wie er beispielsweise in der Miniplant von Zagajewski (2015) an der
Technischen Universitdt Dortmund eingesetzt wurde. Im Vergleich zum einzelnen
CSTR kann durch die Nutzung der Reaktor-Tandems die Tridecanal-Selektivitét

um 24 % und der 1-Dodecen-Umsatz um 40 % gesteigert werden.

3.3. Stand der Forschung

Durch die Wahl als Modellreaktion im Rahmen des INPROMPT-Sonderforschungs-
bereiches liegen zur Hydroformylierung von 1-Dodecen fundierte Kenntnisse vor. In
diesem Abschnitt werden die fiir diese Arbeit relevanten Ergebnisse zusammenge-
fasst und gegeniiber der vorliegenden Dissertationsschrift abgegrenzt.

Fiir die Riickgewinnung des Rhodium-BiPhePhos-Katalysators wird ein thermomor-
phes Losungsmittelsystem (siehe Abschnitt 2.2) genutzt. Die Zusammensetzung die-
ses TMS wurde von Schiifer et al. (2012) sowie Brunsch und Behr (2013) auf 0,42 g/g
n,n-Dimethylformamid, 0,42¢g/g n-Decan und 0,16g/g 1-Dodecen festgesetzt und
auf Eignung getestet. Dieses TMS ist bei Temperaturen oberhalb von 358 K einpha-
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sig und wies das geringste Rhodium- und Phosphorleaching (je 7ppm) auf (Schéfer
etal., 2012). Der genutzte Katalysator-Precursor Rh(acac)(CO)q und der Ligand Bi-
PhePhos wurden durch ein Screening von Brunsch (2013) und Markert et al. (2013)
ausgewahlt. Im Vergleich zu den anderen getesteten Liganden (Triphenylphosphan,
Triphenylphosphit, Xantphos) wurde mit dem BiPhePhos-Liganden eine héhere Ak-
tivitdt und Tridecanal-Selektivitat erreicht (Brunsch, 2013; Markert etal., 2013),
obwohl der bidendate BiPhePhos-Ligand generell eine hohe Isomerisierungsaktivi-
tat aufweist (Wiese und Obst, 2006). Fiir dieses Stoffsystem haben Markert et al.
(2013), auf Basis des Wilkinson-Katalysatorzyklus (Evans et al., 1968) und Pertur-
bationsexperimenten, einen Katalysezyklus vorgeschlagen (sieche Abb. 2.3). Diesen
Katalysezyklus nutzten Kiedorf et al. (2014) im Anschluss als Grundlage, um durch
mechanistische Untersuchungen in einem geriihrten Batch-Reaktor das zugehérige
Reaktionsnetzwerk (siche Abb. 3.1) und die Ratengleichungen der Kinetik abzulei-
ten. Diese Reaktionskinetik wurde spéter von Hentschel etal. (2015) aufgegriffen
und fiir einen Semibatch-Riihrkesselreaktor angepasst. Zusétzlich fiihrten Hentschel
etal. (2015) Semibatch-Experimente mit optimierten Reaktionsparametern durch.
Im Vergleich zum Batch-Reaktor konnte demonstriert werden, dass eine kontinuierli-
che Synthesegasnachdosierung bei konstanter Reaktionstemperatur zu einer hoheren
Tridecanal-Selektivitdt und einer héheren Raum-Zeit-Ausbeute fithrt. In den nach-
folgenden Experimenten mit dynamischer Temperaturerhéhung und optimiertem
CO-Partialdruck konnte das Optimierungspotenzial des Reaktionsnetzwerkes durch
die Manipulation der Reaktionsbedingungen aufgezeigt und eine Steigerung der Tri-

decanal-Selektivitidt demonstriert werden.

Eine kontinuierlich betriebene Miniplant fiir diese Modellreaktion wurde von Zaga-
jewski etal. (2014a,b, 2016) und Zagajewski (2015) an der Technischen Universitét
Dortmund aufgebaut. Im Vordergrund der darauffolgenden Untersuchungen stand
die Demonstration der kontinuierlichen Katalysatorriickfiihrung (Zagajewski, 2015)
und weniger die Optimierung der Reaktionsfithrung. Die Miniplant besteht aus ei-
nem kontinuierlichem Riihrkesselreaktor und einem nachgeschaltetem Dekanter, um
den Katalysator fortwihrend abzutrennen und zuriick in den Reaktor fiihren zu
konnen. Nach der Konstruktion wurde von Zagajewski etal. (2014a,b) im Betrieb
festgestellt, dass ein zusétzlicher kontinuierlicher Katalysatorfeedstrom (Make-Up)
notwendig ist, um den Verlust iiber den Produktstrom ausgleichen zu kénnen. Das
Katalysatorleaching fiithrte im Betrieb dazu, dass in groffem Mafse unerwiinschte ver-

zweigte Aldehyde gebildet wurden. Mit einem Katalysator zu Olefin Verhéltnis von
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1 : 2000 wurde ein 1-Dodecen-Umsatz von 78 % und eine Tridecanal-Ausbeute von
bis zu 70 % erreicht (Zagajewski, 2015; Zagajewski et al., 2014b). In darauffolgenden
Experimenten wurde diese Katalysatormenge halbiert, wodurch wahrend eines Be-
triebes tiber 200 h ein Umsatz von 84,5 % und eine Tridecanal-Ausbeute von 62,5 %
erreicht wurde (Dreimann etal., 2016b; Zagajewski, 2015). Die Betriebsbedingun-
gen fiir die durchgefithrten Miniplantexperimente sind zuvor auf Basis von Batch-
Untersuchungen festgelegt worden. Den besten Kompromiss zwischen Anfangsreak-
tionsgeschwindigkeit, Umsatz und Ausbeute haben dabei eine dquimolare Gaszu-
sammensetzung, ein Druck von 20 bar und eine Reaktionstemperatur von 363 K ge-
geben (Zagajewski, 2015). Der Katalysator wurde bei einer Separationstemperatur
im Dekanter von 278 K abgetrennt. Durch die Fixierung der Reaktionsbedingungen
sind in den Miniplantstudien von Zagajewski etal. (2014a,b), Zagajewski (2015)
und Zagajewski etal. (2016) sowie Dreimann etal. (2016b) keine Untersuchungen
zum Einfluss der Reaktionsbedingungen auf das Reaktionsergebnis durchgefiihrt
worden. Einzig Hernandez etal. (2018) verdnderten bei der Demonstration eines
Echtzeitoptimierungsalgorithmus die Betriebsbedingungen der Miniplant. In dieser
Studie wurde bei einem Betriebsdruck von 30 bar, einem leichten CO-Uberschuss
(xco =0,58 mol/mol) und einer Reaktortemperatur von 378 K eine Tridecanal-Aus-
beute von 76 % erreicht. Hernandez etal. (2018) berichten jedoch auch von einer
3,3 % Ausbeute an verzweigten Aldehyden, was auf leichte Regioselektivitatsproble-
me der Reaktion hindeutet.

Zur Abtrennung und Riickfithrung der unpolaren TMS-Komponente und der Olefin-
Isomere wurde der Miniplantaufbau in einer Folgearbeit von Dreimann et al. (2016a)
um eine Trennkolonne erweitert, wodurch ein zusétzlicher Recyclestrom geschlossen
werden konnte. Im Betrieb stellten Dreimann etal. (2016a) fest, dass die Riick-
fithrung der Nebenprodukte zu einer Verringerung der Isomerisierungsaktivitit im
Riihrkesselreaktor und damit zu einer Erhéhung der Aldehyd-Selektivitét fithrt. Es
wurde eine durchschnittliche Tridecanal-Ausbeute von 54 % bei einem Umsatz von
67 % erreicht, was einer Selektivitat von knapp 86 % entspricht (Dreimann, 2018).
Diese Ergebnisse sind mit fritheren Experimenten nicht direkt vergleichbar, da fiir
den Betrieb der Trennkolonne der Gesamtdurchsatz der Miniplant erhoht werden
musste.

Bei allen Miniplantexperimenten wurde ein Rhodium- und Phosphorverlust zwi-
schen 2 ppm und 7ppm bzw. 2 ppm und 13 ppm (Zagajewski, 2015) gemessen, was
fiir eine wirtschaftliche Prozessfiithrung zu hoch ist. Aus diesem Grund schalteten
Dreimann etal. (2016b) eine organophile Nanofiltration nach, womit der Rhodium-

verlust tiber den Produktstrom auf unter 1 ppm begrenzt werden konnte.
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Neben den experimentellen Untersuchungen wurden auch eine Reihe von theoreti-
schen Studien zur Hydroformylierung von 1-Dodecen durchgefiihrt. Hentschel et al.
(2014) und Hentschel (2017) optimierten den Gesamtprozess mit dem Fokus auf
die optimale Reaktionsfiihrung. Im Rahmen dieser Arbeiten wurde ein Riihrkes-
selreaktor und ein optimal gesteuerter EPF-Reaktor genutzt. Bei der Analyse der
Ergebnisse unter Nutzung des EPF-Reaktors ohne geschlossene Recyclestrome ha-
ben Hentschel etal. (2014) anhand der Konzentration von Dodecen-Isomeren und
der aufgepragten Reaktionsbedingungen zwei Reaktionszonen identifiziert. Solange
sich noch 1-Dodecen im Reaktor befindet (1. Zone), ist eine niedrige Temperatur
und ein kleiner CO-Uberschuss von Vorteil, um das Reaktionsnetzwerk in Richtung
der Hydroformylierungsreaktion zu lenken. In der anschlieffenden zweiten Zone kann
die Tridecanal-Selektivitdat durch eine hohe Reaktionstemperatur und einen Wasser-
stoffiiberschuss weiter gesteigert werden. Durch diese Bedingungen wird die Riick-
isomerisierung der gebildeten Dodecen-Isomere unterstiitzt, welche im Anschluss zu
Tridecanal hydroformyliert werden kénnen. Hentschel et al. (2014) schlussfolgerten
daraus, dass ein einzelner Riihrkesselreaktor nicht geeignet ist, um den Herstellungs-
prozess bei hohen Umséatzen und einer hohen Tridecanal-Selektivitéit zu betreiben.
Dies wird von den Optima der Herstellungskosten untermauert, welches im Riihr-
kesselreaktor bei einem Umsatz von 65 % liegt, wahrend der EPF-Reaktor bei einem
Umsatzgrad von 99 % betrieben werden kann. Fiir den Gesamtprozess mit geschlos-
senen Recyclestromen zeigen die Ergebnisse von Hentschel et al. (2014) eine héhere
Tridecanal-Selektivitdt auf, aber gleichzeitig sank auch das Aldehyd n/iso-Verhélt-
nis. Als Ursache hierfiir geben Hentschel et al. (2014) den hohen Aldehydgehalt im
Katalysatorrecyclestrom an, wodurch die Reaktionsraten der Hydroformylierungsre-
aktion negativ beeinflusst werden.

McBride et al. (2017) und McBride (2017) haben den Fokus der Prozessoptimierung
nicht auf den Reaktor, sondern auf die Produktaufbereitung und der Minimierung
des Katalysatorverlustes gelegt. Fiir die Optimierungsrechnungen wurden zwei in
Reihe geschaltete Reaktoren (DSR und CSTR) genutzt, um die zuvor von Hentschel
etal. (2014) identifizierten Reaktionszonen realisieren zu konnen. Die Ergebnisse
der Prozessoptimierung zeigen einen signifikanten Einfluss des Katalysatorverlustes
auf die Herstellungskosten auf. Um diesen Verlust zu reduzieren, schlugen McBride
etal. (2017) den Einsatz einer Dekanterkaskade vor. Durch die Nutzung mehrerer
Dekanter kann weiterhin deren Temperatur erhéht werden, wodurch die Betriebskos-
ten fiir die Dekantierung sinken. Allerdings wird, durch die Zufuhr von zusétzlichen

polaren Solvent, eine Trennkolonne bendétigt, die in der Arbeit nicht genauer spe-
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zifiziert wurde. Der Einsatz der Dekanterkaskade wurde jlingst von Kefler et al.
(2019) aufgegriffen und mit der in-silico TMS-Losungsmittelauswahl von McBride
etal. (2016) kombiniert, um eine systematische Auswahl griiner Losungsmittel mit
einer Gesamtprozessoptimierung durchzufiihren. Hierbei wurde Tetrahydropyranon
als griiner Losungsmittelkandidat identifiziert, um das DMF als polare Komponente
des TMS ersetzen zu konnen.

Rétze et al. (2019) griffen das RSBR-CSTR-Tandem von Kaiser et al. (2017) auf und
entwickelten ein detailliertes stationédres und dynamisches Prozessmodell. Durch die
zyklische Betriebsweise des Semibatch-Reaktors und Riickkopplungen der Recycle-
strome aus dem vorherigen Zyklus war die Modellformulierung herausfordernd, um
auch das Einschwingen des Prozesses darstellen zu konnen. Bei anschliefsenden Opti-
mierungsrechnungen stellten Rétze et al. (2019) ebenfalls einen hohen Aldehyd An-
teil im Katalysatorrecyclestrom fest. Die Simulation des Anfahrprozesses mit dem
dynamischen Modell zeigte auf, dass das Hydrierprodukt gut 16 Betriebszyklen be-
notigt, um einen stationdren Wert zu erreichen. Die Prozessmodelle von Rétze et al.
(2019) werden in dieser Arbeit bei den Untersuchungen zum RSBR-CSTR-Tandem
im Abschnitt 5 fiir die Unterteilung der Gesamtverweilzeit und der Ableitung der
optimalen Reaktionsparameter verwendet.

Neben Optimierungen der Reaktionsfithrung im Gesamtprozess wurde von Kaiser
etal. (2016) die Reaktionsfithrung in einem Semibatch-Reaktor optimiert, wobei
der EPF-Ansatz genutzt wurde. Das Ziel dieser Arbeit war, die Maximierung der
Tridecanal-Selektivitat unter Beriicksichtigung von Parameterunsicherheiten der zu-
grundeliegenden Reaktionskinetik und notwendigen Approximationen der Reakti-
onsbedingungen fiir deren Realisierung. Durch die Parameteranpassung der Reakti-
onskinetik von Hentschel et al. (2015) unterscheiden sich die Steuerungstrajektorlen
von Kaiser etal. (2016) leicht von den Trajektorien, die Hentschel et al. (2014) fiir
den EPF-Reaktor bestimmt haben. Weiterhin stellten Kaiser etal. (2016) in die-
ser Arbeit eine drastisch steigende Vorhersageunsicherheit der Reaktionskinetik bei
1-Dodecen-Umséatzen von X > 99 % fest.

Im InPROMPT-Sonderforschungsbereich wird fiir die Hydroformylierung von 1-Do-
decen neben dem thermomorphen Losungsmittelsystem auch ein mizellares Losungs-
mittelsystem (MLS) genutzt. Dieses Reaktionssystem, bestehend aus 1-Dodecen,
Wasser und einem Tensid (Marlipal® 24/70), kann unter Reaktionsbedingungen
makroskopisch als einphasig betrachtet werden (Schomécker etal., 2011; Schwarze
etal., 2015). Durch eine Temperaturdnderung wird dieser Zustand im nachfolgenden

Trennschritt verindert, wodurch sich drei Phasen ausbilden: a) Olphase, b) Misch-
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phase und c¢) wissrige Phase. Da der Katalysator (Rhodium-Sulfoxantphos) nur
in der wéssrigen Phase 16slich ist, kann dieser hierdurch zuriickgewonnen werden.
Die Prozesstauglichkeit dieses MLS wurde ebenfalls in einer Miniplant demonstriert
(Pogrzeba et al., 2015). Mit diesem Losungsmittelsystem konnte eine Tridecanal-Se-
lektivitdt von 95 % bei einem 1-Dodecen-Umsatz von 40 % erreicht werden (Illner
etal., 2018). Durch die Verwendung eines wasserloslichen Katalysatorkomplexes ist

das Leaching mit < 0,1 ppm (Illner et al., 2018) deutlich geringer, als im TMS.

3.4. Sensitivitatsanalyse des Reaktionsnetzwerkes

Im Verlauf dieser Arbeit spielen die Einfliisse der Reaktionsbedingungen (Tempera-
tur, Synthesegaszusammensetzung) auf den Reaktionsverlauf eine groke Rolle. Aus
diesem Grund wird an dieser Stelle eine Sensitivitatsanalyse des Hydroformylierungs-
reaktionsnetzwerkes durchgefiihrt. Fiir diese Studie ist das Modell eines ideal durch-
mischten und isobar (p = 21bar (abs)) betriebenen Semibatch-Reaktor zugrunde
gelegt worden. Die Ratengleichungen der Kinetik, die zugehorigen Parameter und
Modellgleichungen des Reaktors sind im Anhang G und H.1 zusammengefasst. Die
Reaktionszeit wurde fiir diese Analyse auf 180 min begrenzt und ein Katalysator
zu Olefin Verhéltnis von 1:10000 genutzt. Durch diese Parameterwahl wird eine
Vergleichbarkeit mit den von Kaiser et al. (2016) publizierten optimalen Steuerungs-
profilen fiir einen Semibatch-Reaktor moglich, um den Einfluss dieser Trajektorien
auf die Reaktionsraten aufzeigen zu konnen.

Die Analyse des Reaktionsnetzwerkes wird fiir drei Szenarien durchgefiihrt. Im ers-
ten Fall werden die Bedingungen wéhrend der Reaktion konstant gehalten, um die
Abhéngigkeiten der Reaktionen von den Partialdriicken und der Reaktionstempe-
ratur aufzuzeigen. Im néchsten Schritt werden zeitliche Anderungen der Reaktions-
temperatur und der Gasphasenzusammensetzung aufgepriagt. Im letzten Szenario
wird der Einfluss von Nebenproduktrecyclestromen auf die Teilreaktionen unter-
sucht.

Bevor die Ergebnisse der Sensitivitdtsanalyse vorgestellt werden, wird zunéchst
der in der Kinetik berticksichtigte Zusammenhang zwischen der Koordination der
CO/Hs-Liganden am Katalysator und den Partialdriicken erldautert. Wie in Ab-
schnitt 2.1.1 bereits beschrieben, ist die Konzentration der aktiven Katalysator-

spezies von der Gaszusammensetzung abhéngig. Diese Konzentration des aktiven
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Abbildung 3.3. Einfluss der Partialdriicke auf die Konzentration der aktiven Kata-
lysatorspezies laut der Kinetik von Hentschel et al. (2015) bei 378 K und 21 bar (abs).

Katalysators geht zwar als Faktor gleichermafen in alle Reaktionsratengleichungen
ein, ist aber abhéngig von den Bedingungen (Partialdriicke und Temperatur) und
muss deshalb fiir den Vergleich verschiedener Reaktionsbedingungen in der Sensitivi-
tatsanalyse beriicksichtigt werden. In Abb. 3.3 ist der Zusammenhang zwischen den
Partialdriicken und dem Gehalt der aktiven Katalysatorspezies bezogen auf die ein-
gesetzte Katalysatormenge bei einer Temperatur von 378 K dargestellt. Insgesamt
sind lediglich 1-5% der eingesetzten Katalysatormenge katalytisch aktiv. Zuséitz-
lich ist die aktive Katalysatorkonzentration noch stark von der Zusammensetzung
der Gasphase abhéngig und zeigt bei einer dquimolaren Gaszusammensetzung ein

Minimum auf.

3.4.1. Szenario I: Konstante Reaktionsbedingungen

Im ersten Schritt der Sensitivitdtsanalyse wird der Einfluss der Gaszusammenset-
zung und der Reaktionstemperatur auf die Teilreaktionen fiir den Fall untersucht,
dass die Bedingungen wihrend der Reaktionszeit konstant bleiben. Die Ergebnisse
dieser Analyse sind fiir jede Teilreaktion des Netzwerkes in Form der Damkdhler-
Zahl erster Art iiber den 1-Dodecen-Umsatz in Abb. 3.4 dargestellt. Generell ist
bei allen Teilreaktionen eine Verringerung der Daj-Zahlen bei einem Uberschuss von
Kohlenmonoxid zu erkennen. Diese Aktivitédtsverringerung kann auf die Verdrén-
gung des Phosphit-Liganden durch Kohlenmonoxid am Katalysatormetallkomplex
zuriickgefiihrt werden (siehe Abb. 2.2 und Abb. 3.3).
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Abbildung 3.4. Abhéngigkeit der Daj-Zahl aller Teilreaktionen des 1-Dodecen Hy-
droformylierungsreaktionsnetzwerkes vom Umsatz bei konstanten Reaktionsbedin-
gungen.
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3. Modellreaktion: Hydroformylierung von 1-Dodecen

Anhand der Grofenordnung der Damkohler-Zahlen sind die beiden Hauptreaktionen
des Netzwerkes die Hydroformylierung zum Tridecanal (Reaktion 1, siche Abb. 3.4a)
sowie die Isomerisierung des 1-Dodecens (Reaktion 2, siche Abb. 3.4b). Die Reaktio-
nen 4 (siehe Abb. 3.4d) und 5 (siehe Abb. 3.4¢) kénnen aufgrund der Gréfenordnung
der Damkohler-Zahl gegentiber den restlichen Reaktionen im Netzwerk vernachlés-
sigt werden.

Die Raten von Reaktion 1 (siche Abb. 3.4a) besitzen bei einem Umsatzgrad von ca.
15 % ein Maximum und fallen im Anschluss mit zunehmendem Umsatz ab. Durch
hohe Temperaturen und eine dquimolare Gaszusammensetzung, bzw. einen leichten
Wasserstoffiiberschuss, kann die Tridecanalbildung bei hoheren Umsétzen weiter ge-
steigert werden. Der Einfluss der Gaszusammensetzung auf die Daj-Zahlen der Tri-
decanalbildung sinkt jedoch mit steigendem Umsatz, sodass der Temperatureinfluss
iiberwiegt.

Die Damkohler-Zahlen der Isomerisierungsreaktion (sieche Abb. 3.4b) zeigen den
Verlauf einer Exponentialfunktion mit einem Maximum zum Reaktionsstart, wo-
bei hauptsichlich die Temperatur und ein Hy-Uberschuss die Steigung des Verlaufes
déampfen. Die Verschiebung des Gleichgewichtes und damit die Bildung von 1-Do-
decen aus den Isomeren tritt bei sehr hohen Umsétzen auf und wird ebenso durch
hohe Temperaturen sowie einem Wasserstoffiiberschuss gefordert. Der Einfluss der
Gaszusammensetzung auf die Reaktion ist auf die Wechselwirkung zwischen den
Partialdriicken und der Konzentration der aktiven Katalysatorspezies zuriickzufiih-
ren (siche Abb. 3.3).

Die beiden Hydrierreaktionen, Reaktion 3 (siehe Abb. 3.4c) und Reaktion 4 (siehe
Abb. 3.4d) laufen, wie erwartet bei hohen Wasserstoffpartialdriicken ab. Zusétzlich
wird die Hydrierung durch hohe Temperaturen geférdert. Fiir die reversible Hydrier-
reaktion 3 (siche Abb. 3.4c) ist keine Gleichgewichtsverschiebung zu erkennen.

Die Bildung der verzweigten Aldehyde durch Reaktion 5 (siche Abb. 3.4¢) und Reak-
tion 6 (sieche Abb. 3.4f) findet im Netzwerk insbesondere iiber die zuletzt genannte
Reaktion statt. Reaktion 6 (sieche Abb. 3.4f) wird durch hohe Temperaturen und
einem CO-Anteil von z¢o < 0,5mol/mol geférdert. Die Damkéhler-Zahlen von Re-
aktion 6 werden in gleicher Weise von den Bedingungen beeinflusst wie Reaktion 1
(siche Abb. 3.4a). Reaktion 5 (sieche Abb. 3.4¢) lduft hingegen mit zunehmendem
Umsatz stirker ab und zeigt dhnliche Abhéngigkeiten von den Reaktionsbedingun-
gen wie Reaktion 6 (siche Abb. 3.4f).
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Abbildung 3.5. Reaktionsbedingungen fiir die dynamische Analyse des Reaktions-

netzwerkes.

3.4.2. Szenario |l: Dynamische Reaktionsbedingungen

Im néchsten Schritt werden die Auswirkungen von dynamischen Parameteranderun-

gen auf den Reaktionsfortgang untersucht. Dies wird anhand von sechs unterschied-
lichen Féllen durchgefiihrt (siche Abb. 3.5). Fall 1 dient dabei als Referenz, um den

Riickschluss zu den konstanten Reaktionsbedingungen im vorherigen Abschnitt 3.4.1

ziehen zu konnen. Fall 2 und 3 sollen den Einfluss bei Verdanderung der Gasphasenzu-

sammensetzung aufzeigen, wobei die Temperatur unveréindert bleibt. Da im letzten

Abschnitt 3.4.1 gezeigt wurde, dass der Einfluss des Wasserstoffiiberschusses auf die
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3. Modellreaktion: Hydroformylierung von 1-Dodecen

Daj-Zahlen grofser ist, wird bei beiden Féllen ein hoherer Ho-Partialdruck genutzt.
Mit Fall 4 und 5 soll der Einfluss einer Temperaturerh6hung und -verringerung
untersucht werden, wobei die Gaszusammensetzung nicht verdndert wird. Die An-
derungen von Temperatur und Gaszusammensetzung in den Féllen 2 bis 5 wurden
explizit im ersten Drittel der Reaktionszeit aufgeprégt, da in dieser Zeitspanne der
grofste Teil des 1-Dodecen-Umsatzes erreicht wird und so der Einfluss dieser Para-
meterdnderungen grofer ist. Im Fall 6 werden die von Kaiser et al. (2016) fiir einen
Semibatch-Reaktor ermittelten optimalen Steuerungsparameter genutzt. Dieser Fall
kann als eine Kombination der Fille 3 und 4 angesehen werden.

Die Ergebnisse sind, analog zum vorherigen Abschnitt 3.4.1, fiir alle Teilreaktio-
nen des Netzwerkes als Verlaufe der Daj-Zahlen iiber den Umsatzgrad in Abbil-
dung 3.6 dargestellt. Der Einfluss durch die Anderung der Gaszusammensetzung
(Fall 2 und 3) ist, im Vergleich zu den Referenzbedingungen (Fall 1), auf Reakti-
on 1 (siche Abb. 3.6a) vergleichsweise gering, sodass erst bei Umsétzen von mehr als
20 % ein leichter Unterschied zu erkennen ist. Reaktion 2 (siche Abb. 3.6b) wird
hingegen durch die Anderung der Gaszusammensetzung stirker beeinflusst. Der
Wasserstoffiiberschuss zu Reaktionsbeginn im Fall 2 verstarkt die Isomerisierung
(siehe Abb. 3.6b) bis zu Umsitzen von 80 %. Ein CO-Uberschuss zu Reaktionsbe-
ginn (Fall 3) beeinflusst die Damkohler-Zahlen von Reaktion 2 (siehe Abb. 3.6b)
im Vergleich zu den Referenzbedingungen (Fall 1) hingegen kaum. Die beiden Hy-
drierreaktionen 3 (siehe Abb. 3.6¢) und 4 (siche Abb. 3.6d) werden durch den hohen
Wasserstoffanteil in der Gasphase zu Reaktionsbeginn im Fall 2 wie erwartet gefor-
dert. Die Erhéhung des Hy-Anteils im Verlauf der Reaktionszeit (Fall 3) wirkt sich
hingegen nur auf Reaktion 4 (siche Abb. 3.6¢) aus.

Der Einfluss der Temperaturanderung auf das Reaktionsnetzwerk ist, wie schon im
vorherigen Abschnitt 3.4.1 festgestellt worden ist, starker ausgeprégt, als der Ein-
fluss der Gaszusammensetzung. Durch die niedrige Anfangstemperatur von Fall 4
sind, im Vergleich zum Referenzfall 1, die Daj-Zahlen bei allen Teilreaktionen des
Netzwerkes iiber weite Umsatzbereiche geringer, wodurch insbesondere auch die Ne-
benproduktbildung gehemmt wird. Auswirkungen durch die Temperaturrampe von
Fall 4 sind erst bei Erreichen der Endtemperatur an den gesteigerten Damkohler-
Zahlen aller Teilreaktionen zu erkennen. Dieses Verhalten ist insbesondere bei Reak-
tion 3 (sieche Abb. 3.6¢) und Reaktion 1 (siche Abb. 3.6a) gut zu erkennen. Die hohe
Anfangstemperatur im Fall 5 fithrt im Vergleich zu Fall 1 dazu, dass die Da;-Zahlen
der beiden Hydroformylierungsreaktionen (siehe Abb. 3.6a und Abb. 3.6f) und der
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Abbildung 3.6. Abhéngigkeit der Daj-Zahl aller Teilreaktionen des 1-Dodecen Hy-
droformylierungsreaktionsnetzwerkes vom Umsatz unter den dynamischen Reakti-
onsbedingungen in Abb. 3.5.

Seite 45
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Isomerisierungsreaktion (siche Abb. 3.6b) iiber weite Umsatzbereiche erhoht sind.
Nachteilig daran ist, dass diese hohe Anfangstemperatur auch die Bildung von ver-
zweigten Aldehyden (siehe Abb. 3.6f) verstiarkt. Auswirkungen durch die abnehmen-
de Temperatur im Verlauf der Reaktionszeit (Fall 5) sind nur bei hohen Umsétzen

in Form von sinkenden Damkohler-Zahlen zu erkennen.

Wie Abb. 3.6 zeigt, werden durch die Steuerungsprofile von Kaiser et al. (2016) ab-
héngig vom Umsatz bestimmte Teilreaktionen verstarkt und andere unterdriickt.
Die niedrige Anfangstemperatur und der leichte CO-Uberschuss fithren dazu, dass
die Damkohler-Zahlen aller Teilreaktionen zum Reaktionsbeginn vermindert wer-
den, wodurch die Produkt- aber auch vielmehr die Nebenproduktbildung reduziert
werden. Im Anschluss sinken die Daj-Zahlen durch die Steigerung von Reaktionstem-
peratur und Wasserstoffpartialdruck weniger stark, als bei den anderen untersuchten
Fallen. Auffillig ist weiterhin, dass durch diese Bedingungen insbesondere die ver-
nachléssigbaren Reaktionen 4 (siehe Abb. 3.6d) und 5 (siehe Abb. 3.6¢) verstérkt
werden. Auch die Riickisomerisierung (siche Abb. 3.6b) der gebildeten Dodecen-
Isomere wird, durch die hohe Endtemperatur und den Wasserstoffiiberschuss, stér-
ker im Netzwerk hervorgehoben wodurch zusétzlich Substrat fiir die Bildung von

Tridecanal zur Verfiigung steht.

3.4.3. Szenario lll: Einfluss von Nebenproduktrecyclestromen

Im letzten Szenario der Analyse sollen die Einfliisse von Nebenproduktrecyclestro-
men auf das Reaktionsnetzwerk aufgezeigt werden. Hierzu sind konstante Reakti-
onsbedingungen (xco = 0,5 mol/mol und 7' = 378 K), aber unterschiedliche Massen-
verhéltnisse von Dodecen-Isomeren (®¢jge,) und Dodecan (®ci2.,) genutzt worden.
Fiir die nachfolgende Analyse des Dodecen-Isomer-Einflusses ist zu beachten, dass
die Definition des Umsatzes gedndert wurde. Dies ist auf die Tatsache zuriickzu-
fiihren, dass es experimentell am Reaktorausgang nicht moéglich ist, zwischen den
Dodecen-Isomeren zu unterscheiden, welche durch den Recyclestrom in den Reaktor
zurlickgefithrt und denen die wéhrend der Reaktion gebildet wurden. Aus diesem
Grund ist der Umsatz fiir die Analyse des Dodecen-Isomer-Einflusses auf die Ge-
samtmenge von Dodecen (Xci2en) bezogen, wéihrend fiir die Analyse des Dodecan
Einflusses (®c12an) der Umsatz auf 1-Dodecen bezogen wurde. Die Ergebnisse der
Simulationen sind in Abb. 3.7 dargestellt.
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Abbildung 3.7. Abhéngigkeit der Daj-Zahl aller Teilreaktionen des 1-Dode-
cen Hydroformylierungsreaktionsnetzwerkes vom Umsatz mit Nebenproduktrecycle-
stromen.
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Das Vorhandensein von Dodecen-Isomeren zu Beginn der Reaktion beeinflusst mafs-
geblich die Isomerisierungsreaktion (siche Abb.3.7b). Die zu Beginn hohen Damkoh-
ler-Zahlen fallen sehr rasch ab, wodurch diese Reaktion im Netzwerk weitestgehend
unterdriickt wird. Die Isomerisierung kann durch Steigerung von ®¢qqe, weiter ge-
hemmt werden. Allerdings fithren die Dodecen-Isomere auch dazu, dass Reaktion 4
(siche Abb. 3.7d) und 5 (sieche Abb. 3.7¢) gleich zu Reaktionsstart ablaufen. Die
Daj-Zahlen beider Reaktionen erhohen sich mit steigendem Dodecen-Isomer-Massen-
anteil ebenfalls. Alle Teilreaktionen des Netzwerkes, die vom 1-Dodecen ausgehen,
weisen, durch den abnehmenden Anteil des terminalen Olefins, sinkende Damkd&hler-

Zahlen mit zunehmendem Pgoe, auf.

Durch zuriickgefiihrtes Dodecan werden wie erwartet nur Reaktion 3 (sieche Abb. 3.7¢)
und 4 (siche Abb. 3.7d) gehemmt. Eine Gleichgewichtsverschiebung ist bei Reakti-
on 3 (siche Abb. 3.7¢) auch nicht mit dem héchsten Massenanteil von ®¢q9., = 0,25
zu erkennen. Bei allen anderen Teilreaktionen des Netzwerkes sind sinkende Dam-
kohler-Zahlen mit steigendem ®cj9., zu erkennen, welche auf den sinkenden Anteil
von 1-Dodecen zuriickzufithren sind, da fiir die Analyse das Verhéltnis von Losungs-

mittel zu Substrat mit 0,84/0, 16 konstant belassen wurde.

3.4.4. Schlussfolgerung

Die Analyse in den letzten drei Abschnitten zeigt, dass die Teilreaktionen des Netz-
werkes unterschiedlich stark von den Reaktionsbedingungen abhéngen. Insgesamt
ist der Einfluss der Reaktionstemperatur durch die Arrheniusbeziehung stéarker aus-
geprigt, als der Einfluss der Gaszusammensetzung. Weiterhin wurde in der Sensi-
tivitdtsanalyse festgestellt, dass bestimmte Teilreaktionen in Abhéngigkeit des Re-
aktionsfortschrittes unterschiedlich stark in den Vordergrund treten. Genau dieses
Verhalten und die unterschiedliche Parametersensitivitat kann gezielt fiir die Opti-
mierung der Reaktionsfithrung ausgenutzt werden, um bestimmte Teilreaktionen zu
unterstiitzen oder zu hemmen.

Fiir die Maximierung der Tridecanal-Selektivitét lasst sich aus der Sensitivitétsana-
lyse des Reaktionsnetzwerkes die folgende Strategie ableiten: Zu Reaktionsbeginn
sind die Hauptreaktionen des Netzwerkes die Hydroformylierung zum Tridecanal
und Isomerisierung der endsténdigen Olefine. Die Isomerisierung kann durch einen
leichten CO-Uberschuss und eine niedrige Reaktionstemperatur gehemmt werden.

Da sich die Reaktionsgeschwindigkeit der Hydroformylierung mit zunehmendem Um-
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3.4. Sensitivitdtsanalyse des Reaktionsnetzwerkes

satz verlangsamt sollten die Reaktionstemperatur und der Wasserstoffpartialdruck
erhoht werden, um die Damkdéhler-Zahlen dieser Reaktion wieder zu steigern. Diese
Bedingungen fiihren auch dazu, dass das Gleichgewicht der Isomerisierungsreaktion
schneller erreicht wird. Das Gleichgewicht der Isomerisierungsreaktion wird durch
die weiter stattfindende Hydroformylierung der endstédndigen Olefine gestort, sodass
die Tridecanal-Selektivitit weiter gesteigert werden kann.

Zuséatzlich kann, wie das letzte Szenario der Sensitivitédtsanalyse gezeigt hat, das Re-
aktionsnetzwerk auch durch die Riickfiihrung der Nebenprodukte manipuliert wer-
den. Hier bietet sich insbesondere die Riickfiihrung der Dodecen-Isomere an, um
das Gleichgewicht der Isomerisierungsreaktion zu beeinflussen. Der Anteil der Do-
decen-Isomere sollte zum Reaktionsstart allerdings nicht zu grofs sein, da hierdurch
die Bildung von verzweigten Aldehyden {iber Reaktion 5 direkt zum Reaktionsstart
ablauft wodurch das n/iso-Verhéltnis negativ beeinflusst wird. Die Riickfiihrung des
gebildeten Dodecan bringt hingegen, im Rahmen der untersuchten Bedingungen,
keine Verbesserung, da keine Gleichgewichtsverschiebung von Reaktion 3 festgestellt

wurde, woriiber das Dodecan in das Zielprodukt iiberfiihrt werden kann.
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Teil 111.

Apparative Realisierung,
Charakterisierung und Vergleich

der beiden Reaktor-Tandems
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Der nachfolgende Teil I1I stellt den Hauptteil dieser Dissertationsschrift dar. Im
Abschnitt 4 ist die Konstruktion des Wendelrohrreaktors, des Riihrkesselreaktors
und der notwendigen Peripherie zum kontinuierlichen Betrieb der Reaktoren be-
schrieben. Im Anschluss werden spezifische Eigenschaften der Wendelrohrgeometrie
vorgestellt, da diese Geometrie bisher kaum als chemischer Reaktor genutzt wurde.
Abschliefsend werden die durchgefiihrten experimentellen Untersuchungen mit dem
HCTR-CSTR-Tandem vorgestellt und die Ergebnisse miteinander verglichen und
diskutiert.

Das Anschlusskapitel 5 ist dem zweiten Reaktor-Tandem gewidmet und analog zum
HCTR-CSTR Abschnitt aufgebaut. Nach der Beschreibung der RSBR-Konstrukti-
on und des RSBR-Produktionszyklusses folgen Ergebnisse vom Betrieb und deren
Diskussion.

Abgerundet wird dieser Hauptteil durch einen allgemeinen Vergleich der beiden Re-
aktor-Tandems. Fiir diese Gegeniiberstellung in Abschnitt 6 werden nicht nur aus-
schliefslich die Reaktionsergebnisse in Form von Umsatz, Ausbeute und Selektivitét
genutzt, sondern vielmehr allgemeine Gesichtspunkte wie die Konstruktion, Auto-
matisierung und die Moglichkeit den Mafstab der Reaktor-Tandems zu vergroftern,

um eine ganzheitliche Diskussion der beiden Tandems zu ermoglichen.
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4. Reaktor-Tandem |: Wendelrohr-
reaktor-Ruhrkesselreaktor
(HCTR-CSTR)

Fiir die Realisierung der optimalen Reaktionsfithrung wurde von Kaiser et al. (2017)
ein helixformiger Rohrreaktor gefolgt von einem kontinuierlichen Riihrkesselreaktor
vorgeschlagen. Die Konstruktion, Charakterisierung und der Betrieb dieses Reaktor-
Tandems steht im Fokus des nachfolgenden Abschnittes. Fiir die apparative Realisie-
rung wurden die Annahmen und Vorschldge von Kaiser et al. (2017) genutzt. Bevor
experimentelle Ergebnisse vom Betrieb des HCTR-CSTR-Tandems vorgestellt wer-
den, folgt zunéchst eine Beschreibung spezifischer Eigenschaften von Wendelrohrre-
aktoren. Den Abschluss dieses Kapitels bilden Hydroformylierungsexperimente mit
dem HCTR-CSTR-Tandem mit kontinuierlicher Katalysatorriickfiihrung.

4.1. Konstruktion

Nachfolgend ist die Konstruktion des Wendelrohrreaktors und des Riihrkesselreak-
tors fiir die Umsetzung der optimalen Reaktionsfithrung beschrieben. Hierbei werden
insbesondere die Vorgaben von Kaiser et al. (2017) hervorgehoben ohne néher auf die
genutzten Baugruppen einzugehen. Diese sind im Anhang A.1 und A.3 zusammen-
gefasst. Weiterhin wird die fiir die Experimente genutzte Peripherie (Dekanter fiir
Abtrennung der TMS-Katalysatorphase, sowie Losungsmittel- und Gasversorgung)

kurz vorgestellt, deren Baugruppen ebenfalls im Anhang A.3 zu finden ist.

4.1.1. Helixreaktor

Den Ausgangspunkt fiir die Konstruktion des Wendelrohrreaktors stellten die An-
gaben von Kaiser etal. (2017) dar (siehe Abschnitt 3.2). Auf Basis der Durchmes-
serangabe von d,,,, = 3 mm wurde ein 3/16 x 0,035 ”-Edelstahlrohr gewéhlt, dessen

Innendurchmesser d = 2,98 mm betriagt. Der Durchmesser der Rohrwendel wurde
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4. Reaktor-Tandem I: Wendelrohrreaktor-Riihrkesselreaktor

nicht ndher von Kaiser et al. (2017) spezifiziert, weshalb ein Aluminiumrohr mit ei-
nem Durchmesser von D = 0,306 m verwendet wurde, um den Reaktor moglichst
kompakt zu gestalten. Insgesamt wurden 297 Wicklungen um dieses Stiitzrohr gewi-
ckelt, sodass der Reaktor ein Gesamtvolumen von V' = 2,0251 und eine Lénge von
L = 290m besitzt. Um die Flexibilitat des Reaktors zu erhéhen, wurde dieser so kon-
struiert, dass er in der Lange gekiirzt werden kann. Hierdurch kann die Verweilzeit
fiir verschiedene Experimente bei gleichbleibendem Durchsatz angepasst werden.
Weiterhin wurden insgesamt 8 Probenentnahmestellen in einer logarithmischen Ska-
lierung entlang des Reaktors integriert, um den Reaktionsfortschritt abbilden zu
kénnen.

Laut Kaiser etal. (2017) ist die Dosierung von Synthesegas am Reaktoreingang
ausreichend. Hierfiir wurden zwei Massenstromregler installiert mit denen die Gas-
zusammensetzung im Betrieb angepasst werden kann. Das Gas wird iiber einen
T-Mischer in den Reaktor geleitet und so mit der Fliissigphase vermischt. Vorver-
suche von Kaiser etal. (2017) zum Reibungsdruckverlust haben gezeigt, dass dieser
weitaus geringer ist, als der Druckverlust durch den Gasverbrauch der Reaktion.
Durch die Verbindung zum nachgeschalteten Riihrkesselreaktor, ist es notwendig
den Druckverlust zu kompensieren, damit kein zusétzlicher Verdichter zwischen den
beiden Reaktoren benétigt wird. Aus diesem Grund wurde am Ausgang des Rohr-
reaktors ein mechanisches Vordruckregelventil installiert, welches einen isobaren Be-
trieb des Reaktors ermoglicht.

Fiir die Temperierung schlugen Kaiser et al. (2017) vor, die Reaktortemperatur mit-
tels mehrerer elektrischer Heizmanschetten zu regeln. Hierzu wurde der Reaktor in
vier Zonen eingeteilt, welche unabhéngig voneinander beheizt werden kénnen. Damit
im Betrieb kein Kamineffekt auftritt, wurde das Stiitzrohr, um welches der Reaktor
gewickelt ist, an beiden Enden verschlossen und isoliert. Weiterhin wurden alle Zu-
und Ableitungen, durch welche das thermomorphe Losungsmittelsystem fliefst, mit
elektrischen Heizbandern umwickelt, um zu verhindern, dass das TMS in den zwei-
phasigen Zustand {ibergeht.

Zur Druckiiberwachung des Reaktors wurden am Eingang und Ausgang Druckauf-
nehmer installiert. Die Reaktortemperatur wird durch Thermoelemente, welche zwi-
schen den Heizmanschetten und dem Reaktorrohr befestigt sind, gemessen. Zur FEr-
fassung dieser Messsignale und zur Steuerung der elektronischen Bauteile wurde ein
eigenstiandiges Prozessleitsystem programmiert, welches in einem separaten Schalt-
kasten untergebracht ist. Ein Foto und das R&I-Fliefsbild des konstruierten Reaktors
sind in Abb. 4.1 und 4.2 dargestellt. Ndhere Informationen zu den einzelnen Bau-

gruppen des HCTR sind im Anhang A.1 zusammengefasst.
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Abbildung 4.1. Konstruierter Helixreaktor.

4.1.2. Riihrkesselreaktor

Der Riihrkesselreaktor wurde von Kaiser etal. (2017) weniger genau spezifiziert.
Fiir die Konstruktion wurde ein 1,01 Sichtglasautoklav mit Heizmantel genutzt. Im
Reaktor wurde ein Scheibenriihrer (Rushton-Turbine) mit Begasungswelle verbaut,
um den Inhalt zu durchmischen und gleichzeitig ausreichend Gas in die Fliissig-
phase eintragen zu konnen. Zusétzlich ermoglicht die Begasungswelle eine isobare
Prozessfithrung ohne einen zusétzlichen externen Gasumwiélzer (Zlokarnik, 1999).
Um einer Trombenbildung im Reaktor entgegenzuwirken, wurde im Reaktor ein
Stromstorer angebracht. Fiir die Synthesegaszufuhr wurden zwei Massenstromreg-
ler verbaut, welche im Betrieb durch einen im Prozessleitsystem implementierten
Druckregler gesteuert werden. Ein zusétzliches elektronisches Vordruckregelventil
am Reaktor bietet die Moglichkeit, kontrolliert Synthesegas aus dem Druckbehélter
in eine Abgasstrecke abzulassen. Der Fiillstand im Reaktor wird iiber den Austritts-

strom mittels eines Massenstromreglers geregelt. Im Betrieb kann der Fillstand
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4. Reaktor-Tandem I: Wendelrohrreaktor-Riihrkesselreaktor
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Abbildung 4.2. R&I-Flieftbild des Wendelrohrreaktors.
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4.1. Konstruktion

auch iiber die Schaugliaser beobachtet werden. Alle Zu- und Ableitungen zum und
vom CSTR wurden mit elektrischen Heizbdndern umwickelt, um zu verhindern, dass
das Losungsmittelsystem in den Zweiphasenzustand iibergeht. Weiterhin wurde der
Reaktor so konstruiert, dass dieser auch fiir Batch- und Semibatch-Experimente ge-
nutzt werden kann. Hierzu wurde ein separater Vorlagebehilter fiir das Substrat
verbaut, mit welchem das Olefin zum Reaktionsstart schlagartig in den Reaktor ge-
geben werden kann, wobei der Substratbehélter unter einem héheren Druck gesetzt
wird, als der Reaktor.

Das Verfahrensfliekbild des Riihrkesselreaktors ist in Abb. 4.3 dargestellt. Weitere
technische Informationen zu den Baugruppen des CSTR sind im Anhang A.3 zu-
sammengefasst.

Der Riihrkesselreaktor ist aufferdem noch mit einer ATR-Infrarotsonde ausgestat-
tet, um die Zusammensetzung der Reaktionsmischung zu erfassen. Damit die Sonde
eingesetzt werden kann, muss der Fillstand im Reaktor aber mindestens 500 ml

betragen.

4.1.3. Miniplant-Integration des HCTR-CSTR-Tandems

Fiir die Untersuchungen wurden die beiden Reaktoren in ein Miniplantsetup mit
Gas- und Fliissigkeitsversorgung sowie einem Dekanter integriert. Dieser Versuchsauf-
bau wurde ebenso im Rahmen dieser Arbeit konstruiert und ist in einem grofsen
Laborabzug untergebracht. Fiir die Gasversorgung des Setups stehen zwei Kom-
pressoren zur Verfiigung, um Wasserstoff und Kohlenmonoxid auf die erforderlichen
Betriebsdriicke zu verdichten. Weiterhin konnen alle Druckbehélter mit den Schutz-
gasen Stickstoff und Argon beaufschlagt werden. Die Feedstrome werden mit drei
separaten Hochdruckkolbenpumpen (Katalysator Make-Up, 1-Dodecen und n-De-
can) in die Reaktoren gefordert, wobei die Strome der Pumpen iiber die permanente
Wiégung der Vorlagebehélter ermittelt werden.

Fiir die kontinuierliche Abtrennung und Riickfiihrung der katalysatorhaltigen Phase
wurde ein Dekanter konstruiert. Hierzu wurde ein 1,01 Autoklav mit zwei Schauglé-
sern genutzt, da die Abtrennung unter Synthesegasatmosphére erfolgen muss, um
eine Deaktivierung des Katalysators zu verhindern (Wiese und Obst, 2006). Fiir
die Synthesegasversorgung wurden zwei Massenstromregler installiert, welche iiber
einen Druckregler im Prozessleitsystem gesteuert werden. Uber ein elektronisches
Vordruckregelventil kann auch kontrolliert Gas aus dem Dekanter abgelassen wer-
den. Der Autoklav wird iiber einen Doppelmantel mithilfe eines externen Thermo-
staten temperiert. Damit der Fiillstand der Katalysatorphase im Betrieb durch

die beiden Schauglidser beobachtet werden kann, wurde der Dekanter mit einem
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4. Reaktor-Tandem I: Wendelrohrreaktor-Riihrkesselreaktor

Festbett aus Glaskugeln gefiillt, wodurch sich das Nutzvolumen des Behélters auf
V = 0,81 reduziert. Weiterhin wurden Stromungsbarrieren im Dekanter installiert,
um die Phasenseparation zu unterstiitzen und Kurzschlussstrémungen zu unterbin-
den. Der Austrag der Katalysatorphase erfolgt durch den Behélterboden iiber eine
Hochdruckkolbenpumpe mit nachgeschaltetem Massenstrommesser. Der maximale
Fiillstand wird mithilfe eines Fliissigkeitsgrenzschalters in der Deckelplatte des Be-
hilters iiberwacht, um ein Uberlaufen zu verhindern. Die Produktphase wird iiber
ein Tauchrohr und einer Kolbenpumpe entnommen, wobei die Druckdifferenz zwi-
schen dem Dekanter und der Atmosphire mit einem Uberstrémventil kompensiert
wird. Der Produktstrom wird in einem Behélter gesammelt, dessen Gewicht eben-
falls kontinuierlich erfasst wird.

Die Steuerung aller elektronischen Bauteile des Setups und die Erfassung der Mess-
signale erfolgt {iber ein Prozessleitsystem. Es ist zu erwdhnen, dass der kontinu-
ierliche Riihrkesselreaktor (siche Abschnitt 4.1.2) ebenfalls {iber dieses Prozessleit-
system gesteuert und iiberwacht wird, wahrend der Helixreaktor und der zyklische
Semibatch-Reaktor iiber eigene Prozessleitsysteme verfiigen. Das R&I-Fliefsbild des
Miniplantaufbaus mit dem kontinuierlichem Riihrkesselreaktor ist in Abb. 4.3 dar-
gestellt. Nahere Informationen zu den einzelnen Baugruppen sind in Anhang A.3

zusammengefasst.

4.2. Charakteristika von Wendelrohrreaktoren

Im Folgenden werden allgemeine reaktionstechnische Besonderheiten von Wendel-
rohrreaktoren vorgestellt, da diese bis dato kaum verwendet wurden. Aufterdem ist
der Einsatz eines Rohrreaktors fiir eine Gas-Fliissig-Reaktion wie die Hydroformylie-
rung ungewohnlich. Fiir diese Reaktion werden meist modifizierte Riihrkesselreakto-
ren oder Blasenséulen verwendet, um ausreichend hohe Gas-Fliissig-Stofftransport-
raten erreichen zu kénnen (Bahrmann etal., 2013; Bohnen und Cornils, 2002; van
Leeuwen und Claver, 2002). Durch den Vorschlag von Kaiser et al. (2017), den Rohr-
reaktor helixformig aufzuwickeln, werden der Stoff-, Wéarme- und Impulsaustausch
im Rohr intensiviert (Vashisth et al., 2008), wodurch hohe Stofftransportraten resul-
tieren (Jokiel und Sundmacher, 2019). Obwohl diese Besonderheiten der Wendelgeo-
metrie schon lange bekannt sind, besitzen Helixreaktoren nur ein Schattendasein.
Aus diesem Grund werden zunéchst allgemeine Merkmale der Wendelrohrgeome-
trie ndher beleuchtet bevor der konstruierte Reaktor in Abschnitt 4.3 detaillierter

charakterisiert wird.
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Abbildung 4.4. Geometrische Kenngrofen der Wendelgeometrie und schematische
Darstellung der Sekundérstromung im Rohrinneren. (Hinweis: Die Zahlenwerte be-
ziehen sich auf den konstruierten Wendelrohrreaktor.)

4.2.1. Allgemeines (Jokiel und Sundmacher, 2019)

Auf das Fluid wirkt beim Durchstromen eines gewickelten Rohres zusétzlich die
Zentripetalkraft. Diese bewirkt, dass sich in radialer Richtung eine Sekundérstro-
mung in Form eines Doppelwirbels ausbildet (siche Abb. 4.4). Der Doppelwirbel,
welcher nach dem Entdecker auch als Dean-Wirbel (Dean, 1927, 1928) bezeichnet
wird, fithrt dazu, dass Stoff-, Warme- und Impulstransport in radialer Richtung in-
tensiviert werden, wiahrend die axiale Riickvermischung reduziert wird. Weiterhin
gibt es in Wendelgeometrien keine Totzonen wie in Riihrkesselreaktoren oder stati-
schen Mischern, da keine festen oder beweglichen Einbauten existieren.

Fiir grofttechnische Prozesse wurden Wendelrohrreaktoren bisher kaum verwendet.
Allerdings zeigen Patentaktivitdten auf, dass die chemische Industrie Interesse an
dieser Geometrie besitzt (Herrmann etal., 1998; Lobedann et al., 2016; Runstraat
etal., 2011; Verdoes et al., 2006). Im Forschungsumfeld wurden Wendelrohrreaktoren
beispielsweise fiir die Hydrierung (Johnson et al., 2012), Kristallisation (Wiedmey-
er etal., 2017a,b), Veresterung (Lopez-Guajardo etal., 2017) und Polymerisation
(Miiller et al., 2008) eingesetzt.

Helixgeometrie

Fiir die Beschreibung der Helixgeometrie sind neben dem Durchmesser d, der Lange
des Rohres L und dessen Wandstérke s, zusétzliche Kenngrofen notwendig (siehe
Abb. 4.4). Dies sind der Wendeldurchmesser D, die Ganghthe der Wicklungen b und

der Steigungswinkel S. Oftmals wird von Wendelgeometrien auch das Kriimmungs-
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verhaltnis A mit angegeben, welches das Verhaltnis von Rohr- zu Wendeldurchmes-
ser beschreibt. Neben den Helixgeometrien mit gleichbleibender Wicklung existie-
ren auch Abwandlungen in Form von verdrehten Rohren sowie spiralférmigen oder
schlangenférmigen Biegungen. In diesem Zusammenhang ist noch eine Sonderbau-
form in Form des Coiled Flow Inverters (CFI, Wendelstromungsumkehrer) zu nen-
nen. Der CFI zeichnet sich dadurch aus, dass die Wendelachse nach n-Wicklungen
um 90° gedreht wird, wodurch sich auch die Sekundérstromung um 90° dreht. Hier-
durch wird eine effizientere Durchmischung und im Vergleich zum Wendelrohr eine
zusitzliche Reduktion der axialen Riickvermischung erreicht (Saxena und Nigam,
1984). Zusétzlich ist diese Sonderbauform kompakter als ein Wendelrohr, da immer
vier 90°-Biegungen zu einem CFI-Element zusammengefasst und iibereinander an-
geordnet werden konnen. Durch diese 90°-Biegungen des CFI ist dessen Fertigung
mit groferen Rohr- und Wendeldurchmessern jedoch sehr aufwéndig, weshalb als
Einsatzgebiet dieser Geometrie die Mikroverfahrenstechnik gesehen werden kann.

Im Allgemeinen kénnen alle Phédnomene, welche durch die Biegungen des Rohres
hervorgerufen werden, auf die genannten Abwandlungen der Helixgeometrie {iber-

tragen werden.

Strémungscharakteristika

Die Stromung durch Rohrwendeln wird durch den Einfluss der Kriimmung nicht
durch die Reynolds-Zahl, sondern durch die Dean-Zahl charakterisiert, in welcher

zusétzlich das Verhaltnis aus Rohr- zu Wendeldurchmesser berticksichtigt ist:

De = Re \/% — ReV/A. (4.1)

Abweichend hierzu wird in dieser Arbeit die Reynolds-Zahl zur Beschreibung des
Stromungszustandes genutzt, da diese Kennzahl in der Reaktionstechnik geldufiger
ist. Zusatzlich wird hierdurch auch der direkte Vergleich zu geraden Stromungsrohr-
reaktoren ermdglicht.

Der Dean-Wirbel beeinflusst den Ubergang vom laminarem zum turbulentem Stré-
mungsregime dahingegen, dass sich die chaotische Stromung erst bei deutlich héhe-
ren Reynolds-Zahlen als 2300 ausbildet. Dies ist in Abb. 4.5 anhand der Unstetigkei-
ten im Widerstandsbeiwert zu erkennen. Weiterhin wird dieser Ubergang noch vom
Kriimmungsverhaltnis der Rohrwendel beeinflusst. Im Vergleich zu Rohrreaktoren
konnen die Vorteile der laminaren Stromungsform in Wendelrohrreaktoren noch bei

deutlich hoheren Re-Zahlen genutzt werden.
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Fiir die Berechnung der kritischen Re-Zahl in Wendelgeometrien existiert bis dato
kein allgemeingiiltiger Ansatz. Dies ist darauf zuriickzufiihren, dass alle Grenzfille,
wie beispielsweise der Ubergang zum geraden Rohr (limp_,o, Rep. = 2300), beriick-
sichtigt werden miissen. Ein bewadhrter Ansatz fiir die Berechnung der kritischen
Reynolds-Zahl geht auf Schmidt (1967) zuriick (VDI-Gesellschaft, 2013):

14 8,6(%)0745] . (4.2)

D* in Gl. (4.2) ist der mittlere Kriimmungsdurchmesser, welcher wie folgt definiert

1+ (WLD)Q] . (4.3)

Fiir den Fall, dass die Ganghohe der Rohrwendel geringer ist als der mittlere Kriim-

Reyir = 2300

1st:

D*=D

mungsdurchmesser (b < D*), kann Gl. (4.3) zu D = D* vereinfacht werden.

Neben dem Einfluss der Biegung wird die Stromung durch Rohrwendeln, analog zu
Rohrreaktoren, ebenfalls durch die Schwerkraft beeinflusst, sodass die Ausrichtung
der Wendelachse eine Rolle spielt. Dies soll im Folgenden am Beispiel einer Gas-
Fliissig-Zweiphasenstromung veranschaulicht werden: Bei horizontaler Ausrichtung
muss die Stromung in jeder Wicklung den mittleren Héhenunterschied von D+d+2s
iiberwinden (siehe Abb. 4.4), wodurch kinetische Energie verloren geht. Durch Rei-
bungswiderstande wird diese verlorene kinetische Energie beim Hinabstromen in der
nachsten Windung nur unvollstindig zuriickgewonnen. Insbesondere bei langsamen
Stromungsgeschwindigkeiten kann dies dazu fithren, dass sich eine unregelméfige
intermittierende Stromung ausbildet und sich die Fliissigphase an der tiefsten Stelle
im Rohr ansammelt. Bei vertikaler Ausrichtung spielt die Stromungsrichtung eine
Rolle. Stromen Gas und Fliissigkeit von unten nach oben durch die Wendel, wird
das Gas durch seine geringere Dichte schneller durch das Rohr strémen als die Fliis-
sigphase. Bei umgekehrter Stromungsrichtung kann ein zu grofer Steigungswinkel
dazu fiihren, dass die schwere Fliissigphase schneller durch den Reaktor stromt als
die Gasphase. Aus diesen Griinden muss fiir die Konstruktion von Wendelrohrreakto-
ren ein Kompromiss zwischen Ausrichtung, Stromungsrichtung und -geschwindigkeit

gefunden werden.

Bei Untersuchungen zum Druckverlust und zum Gasgehalt von Gas-Fliissig-Stro-
mungen durch Rohrwendeln wurde iiberraschend beobachtet, dass die schwere Fliis-

sigphase an der Innenseite der Wendel stromt, wihrend die leichte Gasphase an der
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Aufenseite stromt (Banerjee et al., 1967). Dieses Phdnomen wurde Phaseninversion
getauft und ist auf unterschiedlich starke Zentrifugalkrafte, welche auf die jeweili-
ge Phase wirkt, zuriickzufiithren. Fiir das Auftreten der Phaseninversion muss die
Gasphase, bei einer Dichtedifferenz von 1000kg/m?, etwa 30-mal schneller strémen
als die Fliissigphase. Dies ist bei einem hohen Gasgehalt leicht erfiillt. Fiir die Vor-
ausberechnung der Phaseninversion wurden von Banerjee et al. (1967) sowie Hewitt

und Jayanti (1992) empirische Gleichungen publiziert.

4.2.2. Stoff- Warme- und Impulstransport (Jokiel und
Sundmacher, 2019)

Nachfolgend werden der Druckverlust, die Wéarme- und Stoffiibertragung sowie das
Vermischungs- und Riickvermischungsverhalten der Helixgeometrie beschrieben. Hier-
bei wird, um die Auswirkungen der Biegung auf diese Grofsen aufzuzeigen, fortwah-

rend ein Vergleich zu geraden Stromungsrohren gezogen.

Druckverlust

Die Biegung des Wendelrohres bedingt, dass der Druckverlust grofer ist als in ei-
nem geraden Rohr. Die gleichméfkige Wendelbiegung fiihrt aber auch dazu, dass sich
dieser Druckverlust monoton iiber die Rohrldnge verteilt. Fiir die Abschéatzung des
Druckverlustes einer einphasigen Stréomung durch Wendelrohre konnen die empiri-
schen Beziehungen von Mishra und Gupta (1979) verwendet werden. Hiernach gilt

fiir das laminare Stromungsregime (1 < Re < Reyir.) (VDI-Gesellschaft, 2013):

» 705 4,0
£= ﬁ{l + 0,033 llog10 (Re {ﬁ] )] } (4.4)

Fiir das turbulente Stromungsregime (Reyi. < Re < Re = 10°) gilt (VDI-Gesell-

schaft, 2013):
0,3164 d\"’
€= W [1 + 0,095 (—) Re%? (4.5)

D*

Abb. 4.5 zeigt die mit Gl. (4.4) und (4.5) berechneten Widerstandsbeiwerte fiir
Wendelrohre mit unterschiedlichen Kriimmungsverhéltnissen in Abhéngigkeit der
Reynolds-Zahl. Zum Vergleich wurde auch der Druckverlust eines geraden Rohres
mit dargestellt.Es zeigt sich, dass bis zu Re-Zahlen von 100 die Biegung des Rohres
als auch das Kriimmungsverhéltnis keinen Einfluss auf den Widerstandsbeiwert be-
sitzen, sodass der Druckverlust beinahe identisch zu dem eines geraden Rohres ist.

Mit steigender Reynolds-Zahl nimmt der Druckverlust der Wendelrohre im Vergleich
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Abbildung 4.5. Widerstandsbeiwert fiir Wendelrohre mit unterschiedlichen Kriim-
mungsverhéltnissen und Widerstandsbeiwert eines Stromungsrohres als Funktion
der Reynolds-Zahl. (Aus Jokiel und Sundmacher (2019) mit Genehmigung von Sprin-
ger Nature (©)2018.) Hinweis: Ergénzend wurden nachtréiglich die Widerstandsbei-
werte des HCTR eingefiigt.

zum geraden Stromungsrohr zu, wobei der Widerstandsbeiwert in Helixgeometrien
mit steigendem Kriimmungsverhéltnis ebenso zunimmt. Gleichzeitig verschiebt sich
mit steigendem A auch der Ubergang vom laminaren in das turbulente Strémungsre-
gime hin zu hoheren Re-Zahlen. Im turbulenten Stromungsregime nimmt der Einfluss
der Kriimmung auf den Druckverlust in Wendelrohren ab, wobei der Druckverlust in
der Rohrwendel immer grofser ist als im geraden Strémungsrohr. Weiterhin nimmt
der Widerstandsbeiwert der Helixgeometrie ebenfalls mit steigender Reynolds-Zahl
ab.

Im Gegensatz zu Einphasenstromungen existiert fiir die Berechnung des Druckverlus-
tes von Mehrphasenstromungen in Wendelrohren keine allgemeingiiltige Korrelation.
Meist wird der Ansatz von Lockhart und Martinelli (1949) genutzt, wobei Abwei-
chungen von bis zu 50 % festgestellt wurden (Awwad etal., 1995; Banerjee etal.,
1969; Czop et al., 1994; Kasturi und Stepanek, 1972). Deshalb wurde dieser Ansatz
oftmals modifiziert, was aber auch nicht zu zufriedenstellenden Ergebnissen fiihrte.
Zur Abschétzung des Druckverlustes von Mehrphasenstrémungen durch Rohrwen-
deln sollen daher empirische Korrelationen genutzt werden, wie sie beispielsweise
von Vashisth et al. (2008) oder Fsadni und Whitty (2016) zusammengefasst wurden.
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Zuséatzlich ist zum Druckverlust in Wendelrohren noch zu erwdhnen, dass der Stei-
gungswinkel der Helix den Druckverlust nicht beeinflusst und daher nicht in den
Korrelationen berticksichtigt ist (Awwad etal., 1995; Banerjee et al., 1969; Mandal
und Das, 2002). Die Ausrichtung der Wendelrohrachse kann den Druckverlust aller-
dings steigern. Beispielsweise erhoht eine 45° Neigung aus der horizontalen Ebene
den Druckverlust einer Wasser-Dampf-Zweiphasenstromung um 12% (Guo etal.,
2001).

Warmetransport

Aufgrund des hohen Oberfliche- zu Volumenverhéltnisses sind Rohrwendeln in Wr-
metibertragern nicht mehr wegzudenken. Durch die Biegung wird der radiale Wér-
metransport durch die Sekundérstromung konvektiv verstarkt und hierdurch weiter
intensiviert (Vashisth et al., 2008). Trotz des vielfaltigen Einsatzes von Wendelrohren
als Warmeiibertrager existiert keine allgemeingiiltige Definition fiir die Beschreibung
des Wirmetransportes. Eine bewdhrte empirische Korrelation fiir die Abschéatzung
des Wirmetransportes in Wendelrohren lautet (VDI-Gesellschaft, 2013):

4\ %9 p 0,14
1+0,8<5) RemPr1/3}< ! ) (4.6)

I'Wand
0,194
mit m = 0,5 + 0, 2903 (B) ,

Nu = {3,66—1—0,08

@Re Pr Pr 0,14
Nu = 8 (P ) (4.7)
r an
1+12,7,/%(Pr2/3—1> Wand

0.3164 d\"°

Gl (4.6) ist fiir den laminaren Stromungsbereich (Re < Reyy) gliltig, wihrend
Gl. (4.7) fir Re > 2,2-10* gilt (VDI-Gesellschaft, 2013). Der Bereich zwischen
Repit. und Re = 2,2 - 10* kann durch lineare Interpolation abgedeckt werden.

In Abb. 4.6 sind die mit den Gl (4.6) und GIl. (4.7) ermittelten Nusselt-Zahlen
als Funktion der Reynolds-Zahl fiir Wendelrohre mit unterschiedlichen Kriimmungs-
durchmessern dargestellt. Analog zur vorherigen Abb. 4.5 wurde das Warmeiiber-
tragungsverhalten eines geraden Stromungsrohres mit abgebildet. Im Vergleich zum

geraden Stromungsrohr besitzen Wendelrohre durch die Dean-Wirbel deutlich héhe-
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Abbildung 4.6. Vergleich der Nusselt-Zahlen fiir Wendelrohre mit Unterschied-
lichen Krimmungsverhiltnissen und Nu-Zahlen fiir ein gerades Stromungsrohr
(¢/1, = 0,0001) als Funktion der Reynolds-Zahl (Pr = 5 und Pryana = 5). (Aus
Jokiel und Sundmacher (2019) mit Genehmigung von Springer Nature (©)2018.)
Hinweis: Ergdnzend wurden nachtréglich die Nu-Zahlen fiir den HCTR eingefiigt.

re Nusselt-Zahlen, insbesondere im laminaren Strémungsbereich. In diesem Bereich
kann die Wéarmeiibertragung von Wendelrohren durch ein grofseres Kriimmungs-
verhiltnis weiter gesteigert werden. Mit zunehmender Re-Zahl und im turbulenten
Stromungsregime beeinflusst das Kriimmungsverhéltnis als auch die Aufwicklung
des Rohres die Nu-Zahlen kaum. Diese sind in diesem Bereich sehr dhnlich derer
eines geraden Stromungsrohres. Zur Ausrichtung der Wendelrohrachse ist anzumer-
ken, dass diese das Warmeiibertragungsverhalten nicht beeinflusst (Schmidt, 1967,
Xin und Ebadian, 1997).

Durch die Nutzung der CFI-Geometrie kann die Warmeiibertragung, im Vergleich
zu einem einfachen Wendelrohr, noch um ca. 25% gesteigert werden (Singh und
Nigam, 2016).

Stofftransport

Bisherige Studien haben gezeigt, dass die intensive radiale Vermischung durch die
Dean-Wirbel in Wendelreaktoren zu einer Erhéhung der Stofftransportraten fiihrt
(Kovats etal., 2018; Shah und Sharma, 1973; Thandlam etal., 2017). Allgemein

wurden in Wendelrohrreaktoren volumetrische Stoffdurchgangskoeffizienten (kpa)
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Tabelle 4.1. Gas-Fliissig-Stoffdurchgangskoeffizienten von Wendelrohrreaktoren in
Abhéngigkeit des Stromungsregimes. (Aus Jokiel und Sundmacher (2019) mit Ge-
nehmigung von Springer Nature (€)2018.)

Volumetrischer

Stromungsregime Stoffdurchgangskoeffizient Referenz
Blasenstromung/ 0,02-0,251/s" Kulic und Rhodes (1974)
Kolbenstrémung 0,1-0,331/s" Jokiel etal. (2017)

0,22-0,551/s" Kulic und Rhodes (1974)
Filmstromung 0,1-0,471/s"% Banerjee etal. (1970)
N/A 0,01-0,111/s" Jepsen (1970)
Pfropfenstrémung 0,1-31/8%% Kovats et al. (2018)

* physikalischer Stofftransport
# chemischer Stofftransport
% Ortlich aufgeloste Werte.

im Bereich zwischen 0,01 1/s und 3,0 1/s in unterschiedlichen Stromungsformen ge-
messen (siehe Tab 4.1). Im Vergleich zu Rohrreaktoren (0,0051/s < kra < 0,71/s
(Charpentier, 1981)) sind die Werte in Tab 4.1 in der gleichen Gréfenordnung, wo-
durch die Intensivierung des Stofftransportes durch die Wendelgeometrie geringer
ist als meist angegeben. Allerdings zeigen Vergleichsmessungen von Kovéts et al.
(2018) zwischen beiden Geometrien und unter gleichen Bedingungen, dass die Stoff-
transportraten in der Rohrwendel hoéher sind als im Strémungsrohr. Daher kann
grundséatzlich davon ausgegangen werden, dass die kpa-Werte von Wendelrohrreak-
toren mindestens genauso grof sind wie die von geraden Rohrreaktoren. Weiterhin
wird der Gas-Fliissig-Stofftransport, analog zu geraden Strémungsrohren, in grofe-
rer Weise von der Gasphase beeinflusst (Charpentier, 1981; Kovats et al., 2018).
Die Ausrichtung des Wendelrohres beeinflusst den Stofftransport zumindest in der
Blasenstromung nicht, wie an den Werten von Kulic und Rhodes (1974) (vertikal)
und Jokiel etal. (2017) (horizontal) in Tab. 4.1 zu erkennen ist.

Vermischungsverhalten

Die Charakterisierung des Vermischungsverhaltens von Wendelrohren ist, im Ver-
gleich zu einem geraden Stromungsrohr, viel komplexer (Kumar etal., 2006). Fiir
die Beschreibung miissen neben der Reynolds- und Schmidt-Zahl zusétzliche Ein-
flussgrofsen der Geometrie, wie das Kriimmungsverhéltnis und der Steigungswinkel,

beriicksichtigt werden. Aus diesem Grund wurde das Vermischungsverhalten von
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Helixreaktoren bisher meist theoretisch unter Einsatz numerischer Stromungssimu-
lationen untersucht. Als Hauptresultat der Untersuchungen ist zu nennen, dass die
maximale Vermischtheit mit steigenden Reynolds-Zahlen in einer kiirzeren Zeitspan-
ne erreicht wird (Kumar etal., 2006; Mansour et al., 2017). Dieses Verhalten ist da-
mit genau gegensétzlich zu dem eines geraden Stromungsrohres (Kumar et al., 2006).
Weiterhin konnte gezeigt werden, dass die Vermischung mit steigender Krimmung
der Wendel verbessert werden kann, was auf die zunehmende Zentrifugalkraft zu-
riickzufithren ist (Kumar etal., 2006).

Abb. 4.7 zeigt den Einfluss von Rohrdurchmesser, Wendeldurchmesser und Stei-
gung auf das Vermischungsverhalten bei unterschiedlichen Re-Zahlen. Die Giite der
Vermischung wird dabei iiber einen Vermischungskoeffizienten M, charakterisiert,
welcher Werte zwischen 0, fiir vollstdndige Entmischung, und 1, fiir vollstdndige
Vermischung, annehmen kann (Mansour et al., 2018, 2017). Die in Abb. 4.7 darge-
stellten Verlaufe sehen sich sehr dhnlich, unabhéngig davon, ob Rohrdurchmesser,
Wendeldurchmesser oder Steigung verandert wurden. In allen drei Diagrammen sind
weiterhin zwei Maxima bei Re ~ 40 und Re ~ 750 zu erkennen, bei denen die Ver-
mischung am besten ist. Zwischen diesen beiden Gipfelpunkten nimmt der Vermi-
schungskoeffizient nur bei Verdnderung des Rohrdurchmessers Werte von M, < 0,90
an (siehe Abb. 4.7a). Hieraus ist ersichtlich, dass das Vermischungsverhalten von
Wendelrohren generell sehr gut ist, wenn die Reynolds-Zahl der Stromung durch
den Reaktor zwischen den beiden Maxima liegt. Dieses Verhalten konnten Mansour
etal. (2019) fiir 27 weitere Helixgeometrien mit unterschiedlichen Kriimmungsver-
héltnissen und Steigungen bestétigen.

Weiterhin wurde von Mansour etal. (2017) mittels numerischer Strémungssimula-
tionen untersucht, welchen Einfluss die Ausrichtung der Phasengrenzfliche zweier
vollstdndig entmischter Fluide am Einlass zur Orientierung der Sekundéarstromung
besitzt. Dabei stellte sich heraus, dass eine fast vollstdndige Vermischung der Fluide
nach nur einer Wicklung erreicht werden kann, wenn sich die Dean-Wirbel durch die

Phasengrenzflache hindurch ausbilden.

Axiale Riickvermischung

Durch die stabilisierende Wirkung der Dean-Wirbel wird Wendelrohren, im Ver-
gleich zu geraden Stromungsrohren, eine signifikante Reduktion der axialen Riick-
vermischung zugeschrieben (Koutsky und Adler, 1964). Die Intensitéit der axialen
Riickvermischung in Wendelrohren kann qualitativ, vergleichend zum Rohrreaktor,
wie folgt beschrieben werden (Koutsky und Adler, 1964): Bis Reynolds-Zahlen von
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(c) Steigung.

Abbildung 4.7. Einfluss der Verdnderung von Rohrdurchmesser (a), Wendelrohr-
durchmesser (b) und Steigung (c¢) auf die Durchmischung bei unterschiedlichen
Reynolds-Zahlen. (Ubersetzter Nachdruck aus Jokiel etal. (2019a) mit Genehmi-
gung von Elsevier (©)2019.)
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ca. 300 ist die Riickvermischung in Helixgeometrien und geraden Stromungsrohren
ungefihr gleich grofs. Im Anschluss, bis Re ~ 3000, reduziert sich die axiale Riick-
vermischung im Wendelrohr durch die sich ausbildenden Dean-Wirbel signifikant.
Bei noch grokeren Reynolds-Zahlen und bis zum Ubergang in das turbulente Stro-
mungsregime nimmt die axiale Riickvermischung in Wendelrohrreaktoren leicht zu,
bleibt aber immer unterhalb der Riickvermischung eines geraden Rohrreaktors.

Durch dieses Verhalten kann im unteren laminaren Stromungsbereich die Korrela-
tion von Taylor und Aris (Aris und Taylor, 1956; Taylor, 1953) fiir gerade Stro-

mungsrohre genutzt werden, um die axiale Dispersion in Form der Bodenstein-Zahl

1 1 Re Sc d
Bo (Re FRTD) )Z‘ (48)

abzuschatzen:

Damit Gl. (4.8) verwendet werden kann, muss zusitzlich die Bedingung De Sc° <
6,0 erfiillt sein (Nigam und Saxena, 1980).

Um das axiale Riickvermischungsverhalten von Wendelrohren mit dem eines gera-
den Stromungsrohres zu vergleichen, wird im Folgenden die Korrelation von Sharma
(2018) und Sharma etal. (2017a) aus Messungen in einem Wendelrohr und in ver-
schiedenen CFIs herangezogen:

1

Bo = , 4.9
a+bDe* +¢ /pe (4.9)

mit a = 0,000 15 nggp; — 0,001 25 nepy + 0,001,
b=-22-10713,
c=—0,04 nip; — 0,31 ngpr + 2,09.

In Gl. (4.9) ist ngpy die Anzahl der 90° Biegungen der Wendelrohrachse. Der Giiltigs-
keitbereich dieser Korrelation ist Bereich von 12 < De < 3280 und fir 0 < ncpr < 3.
Die Ergebnisse der Dispersionsmessungen von Sharma et al. (2017a) decken sich mit
vorherigen Studien von Trivedi und Vasudeva (1975), Saxena und Nigam (1984)
und Castelain et al. (1997). Abb. 4.8 zeigt die mit Gl. (4.9) ermittelten Bodenstein-
Zahlen in Abhéngigkeit der Reynolds-Zahl. Interessanterweise sind die Bo-Zahlen
fiir das gerade Stromungsrohr immer grofer als die der gewundenen Geometrien.
Dies ist auf den hohen Schlankheitsgrad (L = 14,4m, d = 0,01 m) der Wendelgeo-
metrie von Sharma etal. (2017a) zuriickzufiihren. Bei gleichem Raumbedarf ist die
Dispersion einer Wendelgeometrie aber immer geringer als die eines geraden Stro-
mungsrohres, da die Riickvermischung mit steigendem Rohrdurchmesser ebenfalls

ansteigt. Aus den Verldufen in Abb. 4.8 ist ersichtlich, dass die Dispersion in den
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Abbildung 4.8. Vergleich zwischen Bodenstein-Zahlen fiir das Wendelrohr und dem
CFI nach Sharma et al. (2017a) sowie den Bo-Zahlen fiir ein gerades Stromungsrohr
nach Wen und Fan (Baerns et al., 2006) als Funktion der Reynolds-Zahl. (Aus Jokiel
und Sundmacher (2019) mit Genehmigung von Springer Nature (C)2018.)

Wendelgeometrien mit steigender Reynolds-Zahl zuerst asymptotisch (laminare Stro-
mung) und im Anschluss exponentiell (turbulente Strémung) zunimmt. Weiterhin
kann die Riickvermischung durch eine grofere Anzahl von 90° Biegungen im CFI
verringert werden.

Neben den Einfluss durch die Geometrieparameter wird die axiale Riickvermischung

in Wendelrohren auch durch das Stromungsregime beeinflusst (Sharma et al., 2017b).

4.2.3. Reaktionstechnische Beschreibung (Jokiel und
Sundmacher, 2019)

Nachfolgend wird die Reaktorleistung von Wendelrohrreaktoren bewertet und mit
den Standartreaktoren (Rohrreaktor, Riihrkesselreaktor) verglichen. Im Anschluss
folgen Hinweise zur Modellierung und zur Beschreibung des Verweilzeitverhaltens
von Wendelrohrreaktoren. Abschlieftend werden allgemeine Hinweise zur Auslegung

von Helixreaktoren gegeben.

Reaktorleistung

Der Umsatz einer Reaktion in einer bestimmten Reaktorgeometrie kann mit be-

kannter Kinetik und bekanntem Verweilzeitverhalten abgeschitzt werden, um unter-
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schiedliche Reaktoren miteinander zu vergleichen. Dies wird nachfolgend fiir einen
Wendelrohrreaktor, einen Stromungsrohrreaktor und einen Riihrkesselreaktor durch-
gefiihrt. Fiir diesen Vergleich werden zwei Reaktionen mit unterschiedlicher Ordnung

herangezogen:

1. Reaktion 1. Ordnung: A, h

Py, r = k101,0-

)

2. Reaktion 2. Ordnung: 2A, Py, 79 = k2(01,0)2.

Fiir den Wendelrohrreaktor konnen die Umsatzverlaufe dieser beiden Reaktionen,
unter Vernachléssigung der molekularen Diffusion, nach Ruthven (1971) und Nau-

man (1977), berechnet werden:

> 0,57084  0,1448
X :/ exp (—Da;O) { Q3.5 + o3 }d@) (4.10)
©=0,613
= 1 0,57084  0,1448
Xr2 = ey ’ do. 4.11
i /@=0,613 1+ Da© { CEE=E } (4.11)

Diese beiden Beziehungen wurden spéter von Trivedi und Vasudeva (1974) experi-
mentell bestéatigt.

Die Umsatzverldufe der beiden Reaktionen in den Vergleichsreaktoren sind nach
den analytischen Losungen berechnet worden, wie sie in Levenspiel (2013) zu finden
sind. In Abb. 4.9 sind die Umsatzverldufe in Abhéngigkeit der ersten Damkd&hler-
Zahl dargestellt.

Bei kleinen Umsétzen und niedrigen Damkdohler-Zahlen besitzen die Reaktorgeome-
trien keinen Einfluss auf das Reaktionsergebnis. Mit steigender Daj-Zahl erreicht der
Rohrreaktor bei beiden Reaktionsordnungen héhere Umsétze als der Riihrkesselre-
aktor, unabhéngig von der Vermischung. Der makrovermischte Riihrkessel liefert fiir
die Reaktion 2. Ordnung hingegen bessere Ergebnisse als der Riihrkessel mit Mikro-
vermischung. Der Wendelrohrreaktor liefert fiir beide Reaktionsordnungen @hnlich
gute Ergebnisse, wie sie auch durch Einsatz eines idealen Stromungsrohrreaktors
erreicht werden konnen. Daraus lasst sich ableiten, dass der Wendelrohrreaktor eine

sehr gute Realisierungsmoglichkeit fiir einen idealen Stromungsrohrreaktor darstellt.

Modellbildung

Fiir die Modellierung der Wendelgeometrie miissen, neben den Stoff- und Energie-
bilanzen, auch die Navier-Stokes-Gleichungen gelost werden, wodurch ein hoher Re-

chenaufwand entsteht. Um den Aufwand zu minimieren werden im reaktionstechni-
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Abbildung 4.9. Umsatzgrad verschiedener Reaktortypen als Funktion der Dam-
kohler-Zahl 1. Art fiir Reaktionen erster (a) und zweiter (b) Ordnung. (Aus Jokiel
und Sundmacher (2019) mit Genehmigung von Springer Nature (C)2018.)

schen Umfeld meist nur die Stoff- und Energiebilanzen gelost um Reaktoren auszu-

legen, weshalb im Folgenden nur diese Bilanzen betrachtet werden.

Stoffmengenbilanz Meist ist es ausreichend die Stoffmengenbilanz nur in axialer
Richtung (z) zu betrachten und dabei reale Effekte mithilfe des Dispersionsterms zu
berticksichtigen. Damit diese Reduktion auf eine Dimension giiltig ist, wird meist

das folgende Kriterium herangezogen (Nauman, 2008):

D, R\’
LQT < (Z) 1073, (4.12)

Unter Beriicksichtigung dieses Kriteriums ergibt sich die folgende eindimensionale

instationdre Stoffmengenbilanzgleichung:

801- aCi 8201-
ot = —Uza + Dzw + zj: Vi iTj. (413)

Mit geeigneten Bezugsgrofen kann Gl. (4.13) in die dimensionslose Form iiberfiihrt

werden:

oC; oC; 1 0%°C;
90 = — YA + g 822 + Da[;%’j. (414)
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Energiebilanz Anstatt der vollstdndigen Energiebilanz ist es in der Reaktionstech-
nik iiblich nur die Enthalpiebilanz zu l6sen. Analog zur Stoffmengenbilanz wird die

Enthalpiebilanz ebenso nur in axialer Richtung betrachtet:
or or —82
PCp— T — U, pCp—— P + Ao+ Z ri (—AHpg;) . (4.15)

Nach Einfithrung geeigneter Bezugsgrofen und der Fourier-Zahl kann Gl. (4.15) in
die dimensionslose Form tiberfiihrt werden:
or 0T 0*T

56 ~ o7 " Fogza * D 2 pi (“Ahny). (4.16)

Verweilzeitverhalten

Zur Beschreibung des Verweilzeitverhaltens von Wendelrohrreaktoren kann das axi-
ale Dispersionsmodell genutzt werden, welches aus der Stoffmengenbilanz, Gl. (4.14),
ohne Reaktionsterm resultiert, wobei die Riickvermischung iiber die Bodenstein-Zahl

beschrieben wird:

aC; 909G, N 1 2°G
00  90Z Bodz?’

Damit Gl. (4.17) gelost werden kann miissen passende Anfangs- und Randbedin-

(4.17)

gungen hinsichtlich der Dispersion beriicksichtigt werden, wobei generell zwischen
beidseitig offen, halbseitig geschlossen und beidseitig geschlossen unterschieden wird
(Baerns et al., 2006). Fiir diese Félle existieren analytische Losungen von Gl. (4.17),
siehe z. B. Levenspiel (2013).

Fiir die Abschétzung der Bodenstein-Zahl von Wendelrohrreaktoren und der CFI-
Geometrie kann beispielsweise die Korrelation nach Sharma et al. (2017a) (GL. (4.9))
genutzt werden. Im unteren laminaren Stréomungsbereich bietet sich auch die Kor-
relation fiir gerade Stromungsrohre von Taylor und Aris (Aris und Taylor, 1956;
Taylor, 1953), Gl. (4.8) an, um die Bo-Zahl abzuschéitzen.

Anstatt des Dispersionsmodells kann auch das Kaskadenmodell fiir die Beschreibung
des Verweilzeitverhaltens von Wendelrohrgeometrien verwendet werden. Bei diesem
Modell ist zu beachten, dass meist eine grofse Anzahl von Riihrkesseln von Noten

ist.

Hinweise zur Reaktorauslegung

Abschliefsend zur reaktionstechnischen Beschreibung der Wendelgeometrie sollen ei-
nige Hinweise fiir die Auslegung von Wendelrohrreaktoren gegeben werden. Im Zen-

trum der Auslegung eines Rohrreaktors steht der Rohrdurchmesser, welcher sich
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aus der Reaktorlinge und dem Reaktionsvolumen ergibt. Letzteres kann mithilfe
der Stoffmengenbilanz ermittelt werden, indem diese fiir einen bestimmten Umsatz
gelost wird. Generell sollte fiir Wendelrohrreaktoren ein moglichst geringer Rohr-
durchmesser gewéhlt werden, da hierdurch hohere Stromungsgeschwindigkeiten re-
sultieren und damit auch eine bessere radiale Vermischung einhergeht. Letztere kann
zusdtzlich durch einen grofsen Wendeldurchmesser verstéarkt werden. Der Wendel-
durchmesser und auch die Ausrichtung der Wendelachse sind fiir die Integration des
Reaktors in einen Prozess von entscheidender Bedeutung. Wie im Abschnitt 4.2.2
gezeigt, beeinflusst die Ausrichtung den Druckverlust sowie den Stoff- und Wéarme-
transport in der Wendel kaum, sodass der Wendelrohrreaktor in horizontaler als
auch vertikaler Ausrichtung in eine Anlage integriert werden kann. In beiden Féllen
muss aber sichergestellt werden, dass die Schwerkraft die Strémung durch das Rohr
nicht beeinflusst, weshalb sich ein geringer Rohrdurchmesser ebenfalls als Vorteil
erweist. Falls zwei Phasen am Eingang des Reaktors zugefiithrt und miteinander ver-
mischt werden sollen, dann sollte die Grenze zwischen beiden Phasen nicht parallel
zu den Dean-Wirbeln verlaufen. Fiir eine ausreichende Vermischung im Rohr muss
sichergestellt sein, dass die Reynolds-Zahl der Stromung grof genug ist, da die Geo-
metrie selbst nur einen untergeordneten Einfluss besitzt. Zusétzlich konnen durch
die Wahl eines bestimmten Stromungsregimes die Vermischung, der Stofftransport
und die axiale Riickvermischung weiter beeinflusst werden.

Falls Wendelrohrreaktoren einer Malfsstabsvergrofferung unterzogen werden, ist da-
bei zu beachten, dass sich durch den gednderten Rohrdurchmesser auch der Druck-
verlust und das Stromungsregime dndert, wobei letzteres wiederum die Riickvermi-
schung und den Stofftransport beeinflusst. Mit steigendem Mafistab wird aufterdem
die Fertigung des Wendelrohrreaktors immer schwieriger, sodass das Scale-Up des
Reaktors unter Umstdnden unwirtschaftlich wird. Durch gréfsere Rohr- und Wen-
deldurchmesser wird weiterhin eine gleichméfige Temperierung des Reaktors immer
aufwendiger, sodass auch hierfiir mafgeschneiderte Losungen notwendig sind. Durch
diese Problematiken bleiben letztendlich zwei Optionen um die Produktionsleistung
von Wendelrohrreaktoren zu steigern: a) Durchsatzsteigerung des Reaktors und da-
mit einhergehend eine Verldngerung des Reaktors und b) der Parallelbetrieb von
mehreren Reaktoren. Fiir das Numbering-Up besteht die Moglichkeit mehrere Rohr-
wendeln ineinander zu platzieren, sodass ein geringer Raumbedarf resultiert. Bei
einer Steigerung des Durchsatzes ist zu beriicksichtigen, dass sich mit steigendem
Durchsatz der Druckverlust erhoht und sich das Stromungsregime &ndert, wodurch

sich das Mikro- und Makrovermischungsverhalten ebenfalls &ndert.
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4.3. Charakterisierung des konstruierten HCTR

Nach der Beschreibung allgemeiner Charakteristika von Wendelrohrreaktoren im
letzten Abschnitt, wird nun der konstruierte Helixreaktor ndher unter die Lupe ge-
nommen. Kaiser et al. (2017) legten bei der Reaktorauslegung einzig den maximalen
Rohrdurchmesser mit d,q, = 3,0mm, das Volumen (V = 2,21) und das Taylor-
Stromungsregime fest. Um den HCTR mdglichst kompakt zu realisieren ist bei der
Konstruktion entschieden worden, den Reaktor mit einem moglichst groken Wendel-
durchmesser und einer kleinen Ganghdhe zu realisieren (siche Abb. 4.4). Wie im vor-
herigen Abschnitt geschildert, beeinflussen diese Geometriegrofsen in Abhéngigkeit
der Reynolds-Zahl den Druckverlust, die Warmetibertragung und die Vermischung
des Reaktors. Im Betrieb mit einem Massendurchsatz von 120 g/h liegt die Reynolds-
Zahl des Reaktors bei Rey, ~ 105 (Jokiel et al., 2019a). Fiir diese Re-Zahl kann aus
Abb. 4.5 ein Widerstandsbeiwert von {gcorr ~ 0,64 abgelesen werden. Weiterhin
ist ersichtlich, dass dieser Wert kaum vom Kriimmungsverhéltnis der Rohrwendel
beeinflusst wird und sich nur minimal vom Druckverlust eines geraden Stromungs-
reaktors unterscheidet. Allerdings ist Gl. (4.4) und GI. (4.5) nur fiir eine einphasige
Stromung giiltig. Aus diesem Grund wurde der Druckverlust des HCTR mit der
Korrelation von Liu etal. (2005) fiir das zweiphasige Taylor-Stromungsregime ab-
geschitzt. Hiernach belduft sich der Reibungsdruckverlust auf ca. 1,6 bar. Dieser
Wert ist dreimal so groft wie der Druckverlust von 0,53 bar, welcher von Kaiser et al.
(2017) durch Vorversuche ermittelt wurde. Trotz dieser Diskrepanz kann festgehal-
ten werden, dass der Reibungsdruckverlust des HCTR gegeniiber dem Druckverlust
durch den Synthesegasverbrauch der Reaktion vernachlassigt werden kann. Um den
Druckverlust durch die Hydroformylierungsreaktion im Betrieb zu kompensieren,
wurde am Auslass des HCTR ein Vordruckregelventil installiert, wodurch der Reak-
tor isobar betrieben werden kann.

Das Warmeiibertragungsverhalten des HCTR ist fiir verschiedene Reynolds-Zahlen
in Abb. 4.6 dargestellt. Im Vergleich zu den Wendelgeometrien mit groferem Kriim-
mungsverhéltnis sind die Nusselt-Zahlen des HCTR gering. Im Betriebspunkt bei
Rey, =~ 105 liegt die Nu-Zahl des HCTR bei ca. 6, welche nur unwesentlich hoher
ist als die eines geraden Rohres. Bei der Betrachtung von Abb. 4.1 ist zu erkennen,
dass der HCTR selbst aus sehr viel Metall besteht, dessen Masse weitaus grofier ist,
als die Masse der Reaktionsmischung im Reaktor. Daher wurde der HCTR vor den
Experimenten fiir mindestens 3-5h vorgeheizt um eine ausreichende Temperierung
sicherzustellen. Konstruktiv ist der Helixreaktor nach aufsen durch die Heizmanschet-

ten ausreichend isoliert. Zusatzlich wurde das Aluminiumstiitzrohr, um welches die
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Abbildung 4.10. Schematische Darstellung der Taylor-Stromung.

Rohrwendel gebogen wurde, an beiden Enden verschlossen und isoliert, um einem
Kamineffekt entgegenzuwirken. Durch diese konstruktiven Mafnahmen sowie der
hohen Metallmasse des HCTR kann davon ausgegangen werden, dass die Wérme-
iibertragung im Betrieb ausreichend ist.

In Abb. 4.7 ist das Vermischungsverhalten des HCTR dargestellt. Der Reaktor be-
sitzt durch sein geringes Kriimmungsverhéltnis und seine kleine Steigung, im Ver-
gleich zu den anderen dargestellten Geometrien, ein sehr gutes Vermischungsverhal-
ten, wenn der Reaktor bei Reynolds-Zahlen zwischen 40 und 750 betrieben wird. Fiir
den Betriebspunkt bei Rey, ~ 105, ist diese Bedingung erfiillt. Der Mischungskoeffizi-
ent liegt hier bei M, ~ 0,99, wodurch von einem exzellenten Vermischungsverhalten
auszugehen ist.

Wie im Abschnitt 4.2.2 erldutert, beeinflusst die Ausrichtung der Wendelachse die
Stoff-, Warme- und Impulstransporteigenschaften der Wendelrohrgeometrie kaum,
daher wurde entschieden den HCTR in vertikaler Ausrichtung zu konstruieren. Hier-
durch besitzt der Reaktor einen kleinen Fufsabdruck, wodurch er platzsparend in
den Miniplantaufbau integriert werden konnte. Fin zusétzlicher Vorteil bei dieser
vertikalen Ausrichtung der Wendelachse ist, dass die Schwerkraft die Stromung ge-
ringfligiger beeinflusst, da die Stromung nicht die Hohendifferenz des Wendel- und
Rohrdurchmessers in jeder Wicklung iiberwinden muss. Beziiglich der Stréomungs-
richtung wurde entschieden, den Reaktor von oben nach unten zu durchstrémen.
Dies ist auf die geringe Wendelsteigung und der niedrigen Stromungsgeschwindig-
keit von ca. 1 m/min zuritickzufiihren.

Als Stromungsregime fiir den Betrieb des Wendelrohrreaktors wurde von Kaiser
etal. (2017) das Pfropfenstromungsregime, auch Taylor-Stromung genannt, vorge-
schlagen. Bei mehrphasiger Durchstromung zeichnet sich dieses Regime dadurch aus,
dass Gas- und Fliissigphase segmentiert durch die Wendel stromen (siehe Abb. 4.10).
Gleichzeitig bilden sich durch die Wandreibung der einzelnen Strémungssegmente in-
nere Wirbel (Taylor-Wirbel) (Taylor, 1961) aus, die zu einer fortwédhrenden Grenz-
flichenerneuerung zwischen Gas- und Fliissigphase fithren. Daraus resultieren hohe

Gas-Fliissig-Stofftransportraten (Baerns etal., 2006), wihrend die axiale Riickver-
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mischung auf die Lédnge der Segmente reduziert wird (Emig und Klemm, 2017;
Pedersen und Horvath, 1981). Die helixféormige Biegung des Rohres fiihrt weiter-
hin dazu, dass die radiale Vermischung der Segmente intensiviert wird (Giinther
etal., 2004). Dies konnte durch numerische Stromungssimulationen unter Nutzung
der TMS-Stoffeigenschaften und der Betriebsbedingungen des Reaktors bestatigt
werden (Jokiel etal., 2019a). Im Betrieb des Reaktors kann allerdings nicht ohne
dem Einsatz spezieller Messtechnik iiberpriift werden, ob sich die Taylor-Stromung
tatsédchlich ausbildet. Bei der Entnahme von Proben aus dem Reaktor wurde beob-
achtet, dass alternierend Gas und Fliissigkeit aus den Leitungen strémt. Dies ist ein
sehr starkes Indiz, dass sich die Taylor-Stromung tatsdchlich im Reaktor ausbildet.
Hierdurch wird weiterhin die Vorgabe von Kaiser etal. (2017) beziiglich der maxi-
malen Riickvermischung (Bo > 10) erfiillt, da diese auf die Lange der Stromungs-
segmente reduziert wird und damit vernachlassigt werden kann.

Fiir die Hydroformylierung ist die Transportgeschwindigkeit des Synthesegases in die
Fliissigphase von entscheidender Bedeutung, weshalb von Kaiser et al. (2017) ein vo-
lumetrischer Stofftransportkoeffizient von mindestens 0,1 1/s im Wendelrohrreaktor
vorgegeben wurde. Riickblickend auf Tab. 4.1 zeigt sich, dass in Pfropfenstromungen
Stofftransportkoeffizienten zwischen 0,11/s und 31/s (Kovats et al., 2018) gemessen
wurden, wodurch der Stofftransport im HCTR als ausreichend hoch angesehen wer-
den kann.

Zusammenfassend kann aus dieser Charakterisierung festgehalten werden, dass der
konstruierte HCTR alle von Kaiser et al. (2017) gestellten Vorgaben erfiillt.

4.4. Experimentelle Untersuchungen

Im nachfolgenden Abschnitt werden Ergebnisse vom Betrieb des Wendelrohrreaktor-
Riihrkesselreaktor-Tandems mit kontinuierlicher Katalysatorriickfithrung vorgestellt
(sieche Abb. 4.11). Zuerst folgt eine Studie, in welcher nur der Helixreaktor fur die
Hydroformylierung genutzt wurde. Im Anschluss werden Ergebnisse vorgestellt, bei
denen beide Reaktoren (HCTR und CSTR) betrieben wurden, zum einem mit si-
muliertem Dodecen-Isomer Recyclestrom und zum anderem unter Verwendung opti-
maler Reaktionsbedingungen. Ersteres wurde realisiert indem ein Teil des 1-Dodecen
Feedstroms im Experiment durch Dodecen-Isomere substituiert wurde. Abschlieffend
werden die Ergebnisse miteinander verglichen und diskutiert.

Damit alle durchgefiihrten experimentellen Untersuchungen im Rahmen dieser Ar-
beit miteinander verglichen werden kénnen, wurden Prozessparameter fixiert (siche

Tab. 4.2). Zu diesen Parametern zdhlen der Maximaldruck und der Bereich der
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Abbildung 4.11. Grundfliefsbild des HCTR-CSTR~Tandems mit nachgeschaltetem
Dekanter fiir die kontinuierliche Katalysatorriickgewinnung.

Tabelle 4.2. Fixierte Prozessparameter in dieser Arbeit.

Parameter Wert
Maximaldruck 21 bar (abs)
Reaktionstemperatur 368K < T < 383K
Verweilzeit 210 min
Katalysator zu Olefin Verhéltnis 1:4000 mol/mol
Katalysator zu Ligand Verhéltnis 1:5mol/mol
n-Decan zu n,n-Dimethylformamid Verhéltnis l:llg/g
n-Decan zu Olefin Verhéltnis 42:16g/g
Dekantertemperatur 278 K

Reaktionstemperatur, die durch die Giiltigkeit der Reaktionskinetik von Hentschel
etal. (2015) definiert wurden. Die Verweilzeit, Losungsmittelzusammensetzung, Ka-
talysatorkonzentration und Dekantertemperatur wurden analog zum Benchmark-
Prozess von Dreimann et al. (2016b) gewahlt. Hierdurch kénnen die Reaktionsergeb-
nisse der Reaktor-Tandems mit dem eines einzelnen Riihrkesselreaktor verglichen
werden.

Informationen zu den genutzten Chemikalien, den analytischen Methoden und zur
spezifischen Durchfiihrung der Experimente sind im Anhang in den Abschnitten F,

E und C.2 zusammengefasst.

4.4.1. Alleinbetrieb des HCTR

In der nachfolgenden Untersuchung wurde alleinig der Wendelrohrreaktor mit ge-
schlossenem Katalysatorrecyclestrom betrieben, um die prinzipielle Eignung des
Rohrreaktors fiir die Hydroformylierung von 1-Dodecen zu untersuchen. Zusétzlich

sollte mit diesem vereinfachten Setup getestet werden, welche Auswirkungen durch
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Tabelle 4.3. Restriktionen des Wendelrohrreaktors bei der Ermittlung der Reakti-
onsparameter (Jokiel etal., 2019a).

Parameter Restriktion
Tco 0—1 mol/mol
lHZl 66 m
ZHZQ 105m
leg 95 m
le4 24m

z e 3, 5,9, 14, 21, 34, 56, 80, 105, 130,
HCTR 153, 166, 190, 215, 239, 264, 290 m

ein Abstellen der Anlage tiber Nacht entstehen. Dies hat den Hintergrund, dass
der personelle Aufwand der durchgefiihrten Experimente sehr hoch ist, da die Mini-
plant aus Sicherheitsgriinden durch das vorhandene Synthesegas nie unbeaufsichtigt

betrieben wurde.

Ableitung der Reaktorbetriebsparameter

Die Reaktionsparameter fiir das Miniplantexperiment wurden mit dem gleichen Ziel
ausgewahlt, wie es von Kaiser etal. (2017) bei der Ableitung der beiden Reaktor-
Tandems verfolgt wurde. Es sollte eine moglichst hohe Tridecanal-Selektivitét bei ei-
nem moglichst hohen Umsatzgrad und einem n/iso-Verhéltnis von mindestens 95 : 5
erreicht werden. Hierzu wurde ein Prozessmodell in MATLAB aufgesetzt um die Be-
triebsparameter des Reaktors als auch die Prozessstrome zu ermitteln. Das Modell
besteht aus einem Reaktormodell, einem Dekanter und einem Mischer, welcher die
Eingangsstrome in Abhéngigkeit der Zusammensetzung des Recyclestroms dosiert.
Fiir die Modellierung des HCTR wurden dieselben Modellgleichungen verwendet wie
von Kaiser et al. (2017), wobei zusétzlich die Restriktionen durch den konstruierten
Rohrreaktor berticksichtigt wurden (siche Tab. 4.3). Der Dekanter wurde mit Hilfe
des Kriging-Modells von McBride etal. (2017) modelliert, welches das Fliissigpha-
sengleichgewicht zwischen der polaren und unpolaren TMS-Phase in Abhéngigkeit
der Zusammensetzung und der Temperatur beschreibt. Weitere Informationen zum
Prozessmodell und die zugehorigen Gleichungen sind im Anhang H.2 zusammenge-

fasst.

Fiir die Ermittlung der Prozessstrome mit der fixierten Verweilzeit von 7 = 210 min
muss zuerst der Massendurchsatz der Versuchsanlage festgelegt werden. Der Gasge-

halt des Helixreaktors wurde von Kaiser et al. (2017) mit g gorr = 0,66 vorgegeben.
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HCTR Ergebnisse
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Abbildung 4.12. Ergebnisse der Simulationsstudie zur Ermittlung der HCTR-
Temperatur.

Bei der Ermittlung des Massendurchsatzes fiir eine vorgegebene Verweilzeit muss
beriicksichtigt werden, dass die Léinge des HCTR nur an diskreten Stellen gekiirzt
werden kann (siehe Tab. 4.3). Durch diese Restriktion war der beste Kompromiss,
die gesamte Reaktorlange von L = 290 m zu nutzen und den Massenstrom entspre-
chend auf m = 160 g/h festzulegen. Dies bietet den Vorteil, dass alle vier Heizzonen
entlang des Reaktors genutzt werden konnten, um die Reaktionstemperatur entspre-
chend anzupassen.

Um die Reaktortemperatur und die Gaszusammensetzung zu ermitteln, wurden die
Ergebnisse der Sensitivitdtsanalyse herangezogen. Die Analyse mit konstanten Be-
dingungen in Abschnitt 3.4.1 zeigte auf, dass die Temperatur einen gréferen Ein-
fluss auf den Reaktionsfortschritt besitzt als die Gasphasenzusammensetzung. Durch
den geringen Einfluss der Gasphase und der Tatsache, dass der Reaktoraufbau nur
iiber eine Dosierstelle verfiigt, stellte eine dquimolare Gaszusammensetzung die beste
Wahl dar. Im zweiten Szenario, der Analyse zum Einfluss dynamischer Reaktionsbe-
dingungen in Abschnitt 3.4.2 wurde festgestellt, dass es vorteilhaft ist, die Tempera-
tur mit zunehmendem Umsatz zu erhohen. Um den Einfluss dieser Temperaturerho-
hung néher zu analysieren wurde mit dem Prozessmodell eine Simulationsstudie mit
sieben unterschiedlichen Fillen durchgefiihrt (siche Abb. 4.12). Die flachen Tempe-
raturrampen von Fall 1, 2, 4 und 5 bewirken im Vergleich zu den anderen Szenarien
mit steiler Temperaturrampe eine Verringerung der Tridecanal-Ausbeute bei fast

gleichem 1-Dodecen-Umsatz. Negativ an der steileren Temperaturrampe von Fall 6
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Abbildung 4.13. Tridecanalkonzentrationen nach verschiedenen Verweilzeiten ent-
lang des HCTR wéahrend des gesamten Experimentes.

und 7 ist die Verschlechterung des Aldehyd n/iso-Verhéltnisses. Den besten Kompro-
miss zwischen einer hohen Selektivitét und einem n/iso-Verhéltnis von mindestens
95 : 5 stellt Fall 3 dar, dessen Bedingungen fiir das Experiment genutzt wurden. Die

fiir diesen Fall ermittelten Prozessstrome sind im Anhang D.1.1 zusammengestellt.

Ergebnisse

Bevor das Reaktionsergebnis in Form von Umsatz, Ausbeute und Selektivitéit ana-
lysiert wird, soll zuerst untersucht werden, ob die Unterbrechung der Prozessstréme
wahrend der Nachtzeit das Reaktionsergebnis beeinflusste. Hierzu sind in Abb. 4.13
die Tridecanalkonzentration nach verschiedenen Verweilzeiten im Reaktor iiber die
Versuchszeit dargestellt. Der Katalysatorrecyclestrom wurde erst nach dem ersten
Stillstand am zweiten Versuchstag geschlossen. Aus diesem Grund pendelt sich die
Tridecanalkonzentration am Reaktoreingang (7 = Omin) erst am zweiten Tag ein
und schwankt an den Folgetagen etwas. Diese Schwankungen sind zum einen der
manuellen Probeentnahme aus dem Reaktor geschuldet und zum anderen bedingt
durch die fehlende Vermischung der Eingangsstrome. Diese werden vor dem Reaktor
in einem geraden Rohrabschnitt gesammelt, jedoch nicht durchmischt, sodass es zu

lokalen Konzentrationsschwankungen kommt. Bei den nachfolgenden Probeentnah-
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mestellen nach 7 = 2, 4 und 6 min ist ein leicht abfallender Trend mit zunehmender
Versuchszeit zu erkennen. Dies kann zum Teil damit begriindet werden, dass das Al-
dehyd n/iso-Verhéltnis wihrend des zweiten Stillstandes auf 89 : 11 eingebrochen
ist. Mit diesem FEinbruch des n/iso-Verhéltnis erhoht sich weiterhin die Isomeri-
sierungsaktivitit des Katalysators, wodurch insgesamt weniger Tridecanal gebildet
wird. Um dem niedrigen n/iso-Verhéltnis entgegenzuwirken wurde der Katalysator
Make-Up Strom zur Betriebsstunde 56 h um 30 % erhoht. Hierdurch stabilisierte sich
das n/iso-Verhéltnis ab Betriebsstunde 71h wieder auf > 96 : 4.

Die gemessenen Konzentrationen der Entnahmestellen von 7 = 15 und 24 min zeigen
iiber die gesamte Versuchszeit hinweg recht stabile Werte. Dagegen sind am Reak-
torausgang stiarkere Konzentrationsschwankungen zu erkennen, welche nicht durch
den Reaktionsfortschritt zu erkldren sind. Der Grund fiir diese Schwankungen ist
vielmehr das am Reaktorausgang installierte Vordruckregelventil. Durch die unter-
schiedliche Kompressibilitat der Gas-Fliissig-Stromung 6ffnet und schlieftt das Ventil
im Betrieb fortwdhrend und unregelméfig, wodurch lokale Konzentrationsschwan-
kungen hervorgerufen werden, die sich in den entnommenen Proben widerspiegeln.
Diese Konzentrationsschwankungen werden im Prozess durch den nachgeschalteten
Dekanter wieder gedampft, sodass diese kaum im Produktstrom bemerkbar sind.
Gleiches gilt, wenn nach dem Helixreaktor noch der kontinuierliche Riihrkesselreak-
tor betrieben wird.

Aus den Konzentrationsverlaufen in Abb. 4.13 kann festgehalten werden, dass es
moglich ist, den Anlagenbetrieb zu pausieren. Dies ist insbesondere fiir Forschungs-
einrichtungen von grofem Vorteil, da sich der personelle Aufwand fiir die Versuchs-
kampagnen deutlich reduziert.

Anhand der Tridecanalkonzentrationen am Reaktoreingang in Abb. 4.13 ist wei-
terhin ersichtlich, dass durch den Katalysatorrecyclestrom eine nicht unerhebliche
Menge an Produkt zuriick in den Reaktor gefiihrt wird. Durchschnittlich enthielt
der Recyclestrom bei diesem Experiment 8,5wt% Aldehyde. Auf diese hohe Pro-
duktquerloslichkeit im Katalysatorrecyclestrom ist bereits Hentschel et al. (2014) bei
der durchgefithrten Gesamtprozessoptimierung gestoften. In den praktischen Unter-
suchungen von Zagajewski et al. (2014a,b, 2016), Zagajewski (2015) und Dreimann
etal. (2016b) wurde diese Problematik aber nicht ndher charakterisiert. Tendenziell
kann erwartet werden, dass der Tridecanalgehalt des Recyclestroms mit steigenden
Ausbeuten ebenfalls zunimmt und somit zu einem immer groferen Recyclestrom
fithrt, was sich wiederum negativ auf die Wirtschaftlichkeit des Herstellungsprozes-

ses auswirkt.
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Abbildung 4.14. Umsatz- und Selektivitatsverlaufe im Wendelrohrreaktor iiber
der Verweilzeit.

Zur Bewertung des Reaktionsergebnisses sind in Abb. 4.14 der Umsatzverlauf und
die Selektivitdtsverlaufe iiber der Verweilzeit im Reaktor bei Betriebsstunde 80h
dargestellt. Der Umsatzgrad steigt innerhalb der ersten Reaktionsminuten stark an
und erreicht ab einer Reaktionszeit von 40 min einen Wert von 100 %. Der vollstan-
dige 1-Dodecen-Umsatz wurde durch zusétzliche Analysen mittels GC/MS besti-
tigt, da kein terminales Olefin mehr nachgewiesen werden konnte. Die Selektivitéit
zum Zielprodukt Tridecanal steigt kontinuierlich mit zunehmender Reaktionszeit
an, wahrend die Selektivitdt zu den Dodecen-Isomeren immer weiter abnimmt. Die
Bildung verzweigter Aldehyde nimmt insbesondere im letzten Drittel der Reaktions-
zeit vergleichsweise stark zu. Insgesamt wurde eine Tridecanal-Selektivitat von 71 %
erreicht. Die Selektivitit zu Dodecan und C13-Aldehyd-Isomeren ist mit knapp 3 %
und 2% gering. Ein Vergleich dieser experimentellen Ergebnisse mit den Vorher-
sagen des Prozessmodells (siche Abb. 4.12) zeigt, dass das Modell die Tridecanal-
Selektivitat um ca. 4-5 % tiberschétzt.

4.4.2. HCTR-CSTR mit simuliertem Nebenproduktrecycle

In diesem Abschnitt wird der Einfluss durch die Riickfiihrung von Nebenprodukten
untersucht. In der Sensitivitdtsanalyse im Abschnitt 3.4.3 wurde gezeigt, dass durch

die Riickfiihrung der Nebenprodukte die Isomerisierungsreaktion und Hydrierreak-
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tionen im Netzwerk gehemmt werden. Im Gesamtprozess mit Produktabtrennung
und allen geschlossenen Recyclestrémen fiithrt dies zu einer hoheren Selektivitat des
Zielproduktes. Dreimann et al. (2016a) bestétigten dies bei einem Betrieb der Mini-
plant mit nachgeschalteter Trennkolonne. Um fiir diese Untersuchung den HCTR-
CSTR-Miniplantaufbau nicht um eine Trennkolonne erweitern zu miissen, wurde
der Nebenproduktrecyclestrom nur simuliert, indem die Nebenprodukte zusétzlich
in den Prozess gefordert wurden. Hierbei wurden allerdings nur Dodecen-Isomere als
Nebenprodukte genutzt, da die Isomerisierung der Olefine eine weitaus grofiere Rolle
spielt als die Hydrierung zum Dodecan (siehe Abschnitt 3.4). Nachfolgend werden
zuerst die Reaktionsparameter abgeleitet, bevor die Ergebnisse des Experimentes

dargestellt werden.

Ableitung der Reaktorbetriebsparameter

Fiir die Untersuchung musste vorab ein Feed-Verhéltnis (®¢y2en) von 1-Dodecen zu
Dodecen-Isomeren festgelegt werden. Hierzu wurde der Wert von Dreimann et al.
(2016a) genutzt, welcher sich im Betrieb der Trennkolonne auf @90, = 0,5g/g ein-
stellte. Die Reaktionsparameter wurden mit derselben Zielstellung ausgewéhlt wie
im Experiment zuvor (sieche Abschnitt 4.4.1) und wie sie von Kaiser etal. (2017)
bei der computergestiitzten Auslegung dieses Reaktor-Tandems genutzt worden ist.
Fiir die Ermittlung der Reaktortemperaturen und der Gaszusammensetzungen wur-
de das Prozessmodell, welches fiir die Ableitung der Reaktionsparameter fiir den
alleinigen Betrieb des HCTR genutzt wurde, um einen Riihrkesselreaktor erweitert
(siche Anhang H.3), um eine Simulationsstudie durchfiithren zu kénnen. Zuvor muss-
ten allerdings zuerst die Volumina der beiden Reaktoren sowie der Massendurchsatz
der Versuchsanlage festgelegt werden.

Durch den spéter angestrebten Vergleich zu Dreimann etal. (2016b), welche einen
Riihrkesselreaktor nutzten, wurde fiir diese Studie das gleiche Fliissigvolumen des
Riihrkesselreaktors (330 ml) gewéhlt. Mit diesem Fliissigvolumen, der fixierten Ver-
weilzeit und dem von Kaiser et al. (2017) vorgegebenen Gasgehalt des Helixreaktors
(€g.merr = 0,66) wurde, unter Berticksichtigung der Léngenrestriktionen des Rohr-
reaktors der Durchsatz variiert, damit der Prozess bei einer Verweilzeit von 210 min
betrieben werden konnte. Hieriiber wurde der Massendurchsatz von 120 g/h und die
Lange des Helixreaktors von 80 m ermittelt. Nachteilig an dieser Lange ist, dass nur
zwei der vier Heizzonen des Rohrreaktors genutzt werden konnen (siehe Tab. 4.3),

um die Temperatur entlang des Helixreaktors optimal einzustellen.
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Abbildung 4.15. Ergebnisse der Simulationsstudie zu den Betriebsparametern des
HCTR-CSTR-Experimentes mit simuliertem Nebenproduktrecyclestrom.
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Nach der Festlegung des Durchsatzes und der Reaktionsvolumina wurde im An-
schluss eine Simulationsstudie durchgefiihrt, wobei wieder die Erkenntnisse der Sen-
sitivitdtsanalyse in Abschnitt 3.4 mit einbezogen wurden. Die Analyse des Reaktions-
netzwerkes zeigte, dass die Riickisomerisierung der internen Olefine durch eine hohe
Reaktortemperatur unterstiitzt wird. Weiterhin wurde festgestellt, dass ein abneh-
mender CO-Anteil mit zunehmendem Umsatz vorteilhaft ist. Aus diesen Griinden
wurde in der Simulationsstudie die Temperatur des Riihrkesselreaktors auf 388 K
fixiert und immer ein niedrigerer CO-Anteil im CSTR genutzt als im Wendelrohrre-
aktor.

Bevor die Ergebnisse in Abb. 4.15 analysiert werden, soll an dieser Stelle noch dar-
auf hingewiesen werden, dass der Umsatz auf Basis der Summe von 1-Dodecen und
Dodecen-Isomeren berechnet wurde und deshalb als X2, gekennzeichnet ist. Dies
hat den Hintergrund, dass im spéteren Experiment nicht zwischen den Dodecen-
Isomeren, welche in die Miniplant geférdert wurden und den Dodecen-Isomeren, die
im Laufe der Reaktion entstanden sind unterschieden werden kann.

Fiir die Analyse der Simulationsstudie sollen die Bedingungen von Fall 1 in Abb. 4.15
als Bezugsfall dienen, dhnlich wie bei der Sensitivitdtsanalyse zum Einfluss der dy-
namischen Parameterdnderungen (siehe Abschnitt. 3.4.2). Die Temperaturrampe im
HCTR von Fall 2 wirkt sich, im Vergleich zu Fall 1, nur minimal auf die Tridecanal-
Selektivitat aus, jedoch ist auch eine Verschlechterung des n/iso-Verhéltnisses zu

erkennen. Im Fall 2 wurde zusétzlich die Gaszusammensetzung im Helixreaktor va-
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riiert, um die Auswirkungen auf das Reaktionsergebnis zu untersuchen. Dies ist
in Abb. 4.15 durch die eingefarbten Flichen dargestellt. Es zeigt sich, dass durch
die Gaszusammensetzung im Helixreaktor insbesondere die Ausbeute und Selekti-
vitdt von Tridecanal mit negativer Tendenz beeinflusst werden. Die hohere Tem-
peratur in der ersten Heizzone des Wendelrohrreaktors (Fall 3) beeinflusst das Re-
aktionsergebnis kaum, sodass ein dhnliches Reaktionsergebnis resultiert wie durch
die Nutzung der Bedingungen von Fall 1. Im Fall 4 wurde, neben der Temperatur-
rampe im HCTR, ein Wasserstoffiiberschuss im Riihrkesselreaktor aufgeprigt und
variiert. Hierdurch wird im Vergleich zu allen anderen Féllen, zwar der hochste
Umsatzgrad, aber auch die niedrigste Tridecanal-Selektivitét erreicht. Fiir die Simu-
lation von Fall 5 wurden die Temperaturrampe und der Wasserstoffiiberschuss im
CSTR leicht verringert und zusétzlich ein leichter CO-Uberschuss im Wendelrohrre-
aktor genutzt und variiert. Durch diese Bedingungen kann ein vergleichbarer Umsatz
wie im Fall 4 erreicht werden, aber bei einer hoheren Tridecanal-Selektivitat. Die
Variation des CO-Anteils im HCTR zeigt, dass insbesondere die Produktselektivi-
tdt negativ beeinflusst wird, wodurch diese Bedingungen suboptimal sein kénnen.
Abschliefsend in dieser Simulationsstudie wurde der CO-Anteil im Wendelrohrreak-
tor auf 0,55 mol/mol fixiert und der Wasserstoffanteil im Riihrkesselreaktor variiert
(Fall 6). Dieser CO-Anteil im HCTR fiihrt zu einer leicht verringerten Tridecanal-
Selektivitédt. Die Variation des CO-Anteils im Riithrkesselreaktor zeigt aber, dass das
Reaktionsergebnis in beiden Richtungen beeinflusst wird und nicht wie im Fall 5 nur
in negativer Richtung. Aus diesem Grund sind die Reaktionsbedingungen von Fall 6
robuster und wurden fiir das Experiment gewéhlt. Um die Auswirkungen dieser Pa-
rameter analysieren zu kénnen, wurden wahrend des Experimentes zusatzlich die
Parameter von Fall 1 genutzt, welche nachfolgend als Referenzparameter deklariert
werden. Die mit dem Modell ermittelten Prozessstrome der Miniplant unter den

Bedingungen von Fall 6 sind im Anhang D.1.2 dargestellt.

Ergebnisse

Die Dodecen-Isomere, welche zur Simulation des Nebenproduktrecyclestroms zusétz-
lich in den Prozess gefordert wurden, mussten vor der Durchfithrung des Experimen-
tes synthetisiert werden, da kommerziell keine Mischungen von Dodecen-Isomeren er-
haltlich sind. Hierzu wurde 1-Dodecen im Riihrkesselreaktor isomerisiert und der ge-
nutzte Rhodium-BiPhePhos-Katalysator hinterher abgetrennt (sieche Anhang C.1).
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Abbildung 4.16. Umsatz und Ausbeuten wihrend des HCTR-CSTR-Experimentes
mit simuliertem Nebenproduktrecyclestrom.

Analog zum Alleinbetrieb des HCTR (siehe Abschnitt 4.4.1) wurden bei diesem Ex-
periment die Strome iiber Nacht unterbrochen. Zum Anfahren der Miniplant wur-
de zuerst eine Semibatch-Reaktion im Riihrkesselreaktor durchgefiihrt, wobei nur
1-Dodecen als Substrat verwendet wurde. Mit diesem abreagiertem Reaktionsmedi-
um konnte der Dekanter gefiillt werden, sodass 8 h nach dem Start der Reaktion
im CSTR der Katalysatorkreislaufstrom geschlossen und der Regelbetrieb der Ver-
suchsanlage aufgenommen wurde. Der Umsatz und die Ausbeuten, die wahrend des
Betriebes erreicht wurden, sind in Abb. 4.16 dargestellt. Durch die Verwendung von
1-Dodecen bei der Semibatch-Reaktion im Riihrkesselreaktor wurde anfinglich ein
hoher Umsatzgrad erreicht, welcher bis zur Betriebsstunde 34 h kontinuierlich sank.
Bei der Wiederinbetriebnahme am dritten Tag war zuerst eine leichte Zunahme des
Umsatzes zu erkennen, welcher durch die weiter ablaufende Reaktion wéhrend des
Stillstandes verursacht wurde. Bis Betriebsstunde 55 h wurden wieder die Werte vom
Vortag erreicht, sodass auf die optimierten Versuchsparameter umgestellt wurde. Die
Verédnderung der Reaktionsbedingungen bewirkten einen Anstieg des Umsatzes am
Ende des dritten Tages. Die Umsatzsteigerung nach der Wiederinbetriebnahme am
vierten Tag deutet darauf hin, dass in den Nachtstunden mehr Dodecen abreagiert
ist, als in den Néchten davor. Am Ende des vierten Tages wurde der gleiche Umsatz-
grad und die gleiche Tridecanal-Ausbeute wie am Vortag erreicht, bevor die Stréme

unterbrochen wurden.
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Abbildung 4.17. Einfluss der Reaktionsbedingungen auf den Umsatz- und Selekti-
vitdtsverlauf im HCTR-CSTR-Tandem mit simuliertem Nebenproduktrecyclestrom.

Die Produktausbeuten in Abb. 4.16 zeigen, dass das meiste Dodecen zum Ziel-
produkt Tridecanal (Yiciza =~ 40 %) umgesetzt wurde. Die Bildung von Dodecan
(Yoi2an =~ 2 %) und verzweigten Aldehyden (Yiciza ~ 1%) spielte wihrend des ge-
samten Experimentes nur eine untergeordnete Rolle. Hierdurch machen sich die Um-

satzschwankungen direkt in den Tridecanal-Ausbeuten bemerkbar.

Fiir eine detailliertere Analyse zum Einfluss der Reaktionsparameter auf das Reakti-
onsergebnis sind in Abb. 4.17 der Umsatzgrad und die Selektivitéiten unter Nutzung
der optimierten Parameter und der Referenzparameter iiber der Verweilzeit dar-
gestellt. Durch die zugegebenen Dodecen-Isomere kann die Isomerisierungsreaktion
im Netzwerk weitestgehend unterdriickt werden, sodass iiber die gesamte Verweilzeit
hinweg eine Tridecanal-Selektivitat von mehr als 93 % erreicht wurde. Wie Abb. 4.17
zeigt, ist diese Zielproduktselektivitat weitestgehend unabhéngig von den Reaktions-
parametern, da anndhernd gleiche Tridecanal-Selektivitaten erreicht wurden. In den
Verlaufen der Nebenprodukte sind grofere Einfliisse der Reaktionsbedingungen zu
erkennen. Die dquimolare Gaszusammensetzung der Referenzparameter im Wendel-
rohrreaktor fiihrt zu einer leicht hoheren Dodecan-Selektivitiat. Dahingegen wird im
Riihrkesselreaktor, durch den hohen Wasserstoffgehalt der optimierten Parameter,
mehr Dodecan gebildet als im HCTR. Trotz des geringen Einflusses auf die jeweili-
gen Produktselektivitdaten konnte mit den optimierten Parametern iiber die gesamte

Verweilzeit hinweg ein hoherer Umsatzgrad erreicht werden, als mit den Referenzpa-
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rametern. Auch der Umsatzanteil, den der Riihrkesselreaktor beitragt, ist durch die
optimierten Parameter grofter als bei den Referenzparametern. Diese Steigerung ist
ausschlieklich auf die unterschiedliche Gasphasenzusammensetzung zuriickzufiihren,
da in beiden Féllen eine Reaktortemperatur von 388 K verwendet wurde.

Aus Abb. 4.17 ist ersichtlich, dass trotz der sehr hohen Tridecanal-Selektivitdten
von mehr als 93 % nur ein Umsatzgrad von maximal 44 % erreicht wurde. Die Ge-
geniiberstellung dieses Umsatzes zum 1-Dodecen-Gehalt im Feedstrom von 66 %
zeigt, dass das eingesetzte endstdndige Olefin nicht komplett verbraucht wurde. Die
vorher durchgefiihrten Simulationsstudien, mit welchen die Reaktionsparameter er-
mittelt wurden, deuteten auf einen Umsatz zwischen 64 % und 68 % hin, sodass im
Experiment deutlich weniger Dodecen umgesetzt wurde als vom Modell prognosti-
ziert. Der Grund fiir diesen geringen Umsatzgrad kann die fehlende Riickvermischung
im Wendelrohrreaktor sein, da die Riickvermischung auf die Gréfe der Strémungs-
segmente reduziert ist. Hentschel etal. (2014) und Kaiser etal. (2017) stellten bei
der Analyse ihrer durchgefithrten Optimierungsrechnungen fest, dass die Riickver-
mischung speziell die langsame Riickisomerisierung der gebildeten Dodecen-Isomere
fordert. Ob die fehlende Riickvermischung tatséchlich eine Rolle spielt, wird durch
den Vergleich mit den Ergebnissen des zweiten Reaktor-Tandems naher analysiert
(sieche Abschnitt 6.1), da der Inhalt des zyklischen Semibatch-Reaktors komplett

riickvermischt ist.

4.4.3. HCTR-CSTR unter optimalen Reaktionsbedingungen
(Jokiel etal., 2019a)

In der abschliefenden Studie galt es, das Reaktionsergebnis unter optimierten Reak-
tionsbedingungen zu ermitteln. Im Gegensatz zu den beiden vorherigen Experimen-
ten, wurde der Betrieb der Miniplant nicht iiber Nacht pausiert, sondern kontinu-
ierlich fortgefiihrt. Nachfolgend wird zuerst die Herleitung der Reaktionsparameter

beschrieben und im Anschluss werden die Ergebnisse vorgestellt.

Ableitung der Reaktorbetriebsparameter

Die Ermittlung der Reaktionsparameter wurde mithilfe des Prozessmodells von Kai-
ser et al. (2017), welches bei der Herleitung des Reaktor-Tandems eingesetzt wurde,
durchgefiihrt. Hierzu wurde das Prozessmodell mit den Spezifikationen des konstru-
ierten Helixreaktors in Tab. 4.3 modifiziert. Da sich das Setup der Versuchsanlage
nicht zur vorangegangenen Untersuchung unterscheidet, wurden die gleichen Reak-

torvolumina und der gleiche Massendurchsatz verwendet.
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(b) Vorhergesagte Konzentrationsverlaufe.

Abbildung 4.18. Optimierte Reaktionsparameter (a) und vorhergesagte Kon-
zentrationsverldufe (b). (Ubersetzter und bearbeiteter Nachdruck aus Jokiel et al.
(2019a) mit Genehmigung von Elsevier (©)2019.)

Mit diesen festgelegten Parametern wurden dynamische Optimierungsrechnungen
durchgefiihrt, um die optimalen Reaktionsparameter fiir den Betrieb der Miniplant
zu ermitteln. Als Zielfunktion wurde die Maximierung der Tridecanal-Selektivitét
bei hohen Umsatzraten und einem Aldehyd n/iso-Verhéltnis von mindestens 95 : 5
genutzt. Die so ermittelten Betriebsparameter und die resultierenden Konzentrati-
onsverldufe sind in Abb. 4.18 dargestellt. Die Reaktortemperaturen, welche mit dem
Prozessmodell von Kaiser et al. (2017) ermittelt wurden, sind identisch mit denen die
im vorangegangenem Experiment genutzt wurden. Beziiglich der Gasphasenzusam-

mensetzung wurde bei den Rechnungen ermittelt, dass ein leichter CO-Uberschuss
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im Rohrreaktor und ein Wasserstoffiiberschuss im Riihrkesselreaktor optimal sind.
Ein Vergleich der Parameter in Abb. 4.18a und den optimalen Steuerungstrajekto-
rien, welche von Kaiser et al. (2016) fiir einen Semibatch-Reaktor abgeleitet wurden
(siche Abb. 3.5f) zeigt ebenso Gemeinsamkeiten auf. Zu Beginn sind eine niedrige
Temperatur und ein CO-Uberschuss von Vorteil, wihrend zu Reaktionsende eine

hohe Temperatur und ein Wasserstoffiiberschuss optimal sind.

Neben den Betriebsparametern lieferte das Prozessmodell von Kaiser etal. (2017)
auch die korrespondierenden Konzentrationsverldufe (siehe Abb. 4.18b), welche im
Anschluss mit den Werten des Experimentes verglichen werden sollen. Aus den Kon-
zentrationsverlaufen in Abb. 4.18b kann eine finale Tridecanal-Selektivitdt von 69 %
und ein 1-Dodecen-Umsatz von 99,5 % errechnet werden. Die mit dem Modell ermit-
telten Betriebsstrome sind im Anhang D.1.3 dargestellt. Zuséatzlich zu diesen optima-
len Betriebsparametern wurden wahrend des Experimentes auch Referenzparameter
verwendet, um den Einfluss der optimalen Betriebsparameter auf den Reaktions-
fortschritt zu untersuchen. Als Referenzparameter wurden die gleichen Parameter

genutzt wie im Experiment zuvor (sieche Abschnitt 4.4.2).

Ergebnisse

Die Miniplant wurde analog zum vorherigen Experiment angefahren, indem zuerst ei-
ne Semibatch-Reaktion im Riihrkesselreaktor durchgefithrt wurde, um den Dekanter
zu fiillen. Im Anschluss wurde der Helixreaktor zugeschaltet und der Katalysator-
kreislauf geschlossen. Die Selektivitdten nach dem Schliefsen des Katalysatorrecycle-
stroms sind in Abb. 4.19 iiber der Versuchszeit dargestellt. Die Verlaufe zeigen einen
starken Einbruch der Produktselektivitat zwischen der Betriebsstunde 20 h und 80 h.
Diese niedrige Produktselektivitat konnte wieder gesteigert werden, indem frisches
BiPhePhos fiir den Make-Up Strom verwendet wurde. Eine 31-P NMR-Analyse des
urspriinglich eingesetzten Liganden zeigte auf, dass dieser bereits teilweise oxidiert
war und als Ursache der Selektivitétsprobleme identifiziert werden konnte (Gerlach
etal., 2017).

Nachdem sich die Aldehyd-Selektivitat wieder stabilisiert hatte, wurden ab Betriebs-
stunde 89 h die Referenzparameter genutzt. Dies bewirkte ein erneutes Sinken der
Tridecanal-Selektivitat, weshalb ab Betriebsstunde 102 h wieder die optimalen Para-
meter aufgeprigt wurden. Durch die Umstellung sinkt die Isomerisierungsaktivitét

des Katalysators ab und es wird mehr Tridecanal gebildet. Innerhalb der letzten
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Abbildung 4.19. Produktselektivititen am Ausgang des Riihrkesselreaktors.
(Ubersetzter Nachdruck aus Jokiel etal. (2019a) mit Genehmigung von Elsevier

©2019.)

acht Betriebsstunden wurde eine Tridecanal-Selektivitdt von 70 % bei einem n/iso-
Verhéltnis von 98 : 2 erreicht. Eine Analyse der Proben mittels GC/MS zeigte, dass
diese kein 1-Dodecen mehr enthielten, sodass ein kompletter 1-Dodecen-Umsatz er-
reicht wurde.

Weiterhin wurde der Rhodium-Verlust iiber die Produktphase mit Hilfe von ICP-MS-
Messungen bestimmt. Die Proben enthielten zwischen 1,56 ppm und 2,26 ppm Rhodi-
um und deuten somit auf eine gute Phasentrennung im Dekanter hin. Das ermittelte
Rhodium-Leaching ist damit etwas geringer, als die von Dreimann et al. (2016b) ge-

messenen Werte zwischen 3 ppm und 5 ppm.

Nach der Analyse der Produktselektivitdten wiahrend der gesamten Betriebszeit der
Miniplant soll nun der Einfluss der Reaktionsparameter auf den Reaktionsfortgang
untersucht werden. Hierzu sind in Abb. 4.20 die Konzentrationsprofile von Tridecanal
und Dodecen-Isomeren iiber der Verweilzeit wiahrend der Nutzung der optimierten
Parameter und der Referenzparameter dargestellt. Zu Reaktionsbeginn bewirken die
niedrigere Temperatur und der leichte CO-Uberschuss, dass die Isomerisierungsre-
aktion gehemmt wird. Durch die Temperaturerhohung in der zweiten Heizzone wird

zum einen die Hydroformylierungsaktivitiat weiter gesteigert und zum anderen verrin-
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Abbildung 4.20. Einfluss der Reaktionsparameter auf die Konzentrationsver-
laufe wahrend des HCTR-CSTR Experimentes mit optimierten Reaktionsparame-
tern.(Ubersetzter und bearbeiteter Nachdruck aus Jokiel et al. (2019a) mit Geneh-
migung von Elsevier (€)2019.)

gert sich die Konzentration der Dodecen-Isomere fortwéahrend entlang des Reaktors.
Insgesamt fithren diese optimierten Parameter im Helixreaktor zu einer geringeren
Konzentration an Dodecen-Isomeren und gleichzeitig zu einer hoheren Produktkon-
zentration. Im nachgeschalteten Riihrkesselreaktor unterschieden sich die Bedingun-
gen nur in der Gasphasenzusammensetzung. Durch den Wasserstoffiiberschuss wird
die Konzentration des aktiven Katalysators erhoht (siehe Abb. 3.3), welcher die ge-
bildeten Dodecen-Isomere vermehrt riickisomerisiert und anschliefend zu Tridecanal
hydroformyliert. Im Fall der Referenzparameter tragt der Riihrkesselreaktor durch
die dquimolare Gaszusammensetzung kaum etwas zum finalen Reaktionsergebnis

bei.

Abb. 4.21 zeigt den Vergleich zwischen der Modellvorhersage und den experimen-
tellen Ergebnissen. Die Endwerte von Selektivitdt und Umsatz stimmen sehr gut
iiberein. Bei genauerer Betrachtung der Verlaufe sind gerade am Reaktionsanfang
und am Ubergang zwischen den beiden Reaktoren Unterschiede zu erkennen, bei
denen die experimentellen Werte unter bzw. {iberschitzt werden. Die Abweichung
innerhalb der ersten Reaktionsminuten kann auf die Konstruktion des Wendelrohr-

reaktors zuriickgefiihrt werden. Im Reaktor wird die Reaktionsmischung bereits vor
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Abbildung 4.21. Vergleich der Verlaufe von Umsatz und der Tridecanal-Ausbeute
des Experiments mit den Modellvorhersagen. (Ubersetzter und bearbeiteter Nach-
druck aus Jokiel et al. (2019a) mit Genehmigung von Elsevier (€)2019.)

der Zufuhr von Synthesegas auf die Reaktionstemperatur beheizt. Durch den Mangel
an Synthesegas kann der Katalysator schon vor Eintritt in den Reaktor einen Teil des
endstandigen Olefins isomerisieren. Hierdurch wurden das Gleichgewicht der Isome-
risierungsreaktion und auch der Umsatz im Experiment schneller erreicht, als vom
Modell prognostiziert. Zuséatzlich bewirkt dies auch, dass experimentell eine etwas
héhere Tridecanal-Selektivitdt am Ausgang des Helixreaktors erreicht wird, wodurch
der Einfluss des Riihrkesselreaktors auf die finale Selektivitit etwas geringer ist, als

vorhergesagt.

4.4.4. Diskussion und Vergleich der Ergebnisse

Abschliefsend sollen die experimentellen Ergebnisse welche mit dem Wendelreaktor-
Tandem generiert wurden, zuerst miteinander und im Anschluss mit den Ergebnissen
von Dreimann et al. (2016b) welche einen einzelnen kontinuierlichen Riihrkesselreak-
tor nutzten, verglichen werden. Hierzu sind in Abb. 4.22 die Produktausbeuten der
durchgefiihrten Experimente unter Nutzung der optimierten Reaktionsparameter
als Funktion der Umsitze dargestellt. Durch diese Illustration kann zusétzlich die

korrespondierende Selektivitdt anhand der enthaltenen Linien abgelesen werden.

Seite 97



4. Reaktor-Tandem I: Wendelrohrreaktor-Riihrkesselreaktor

Selektivitat -

.
.
i

0’6//;

20 %

&

10 %

() 20 40 60 80
Dodecen-Umsatz / %

Experiment | Yicizar  Yicizen Yicisal Yncizan
&
& nur HCTR! | @--@ o--0 0--90
©  Nebenproduktre-
ey I e
Cm)Opt. Bedingungen' | l—H —a E—a
~ Dreimann
% et al, 2016b!| @ ® e
I Umsatz bezogen auf 1-Dodecen
2 Umsatz bezogen auf 1-Dodecen und Dodecen-Isomere

100

80

Ausbeute / %

0
100

Abbildung 4.22. Vergleich der Reaktionsergebnisse der durchgefithrten Experimen-
te mit dem Wendelrohrreaktor-Tandem unter Nutzung optimierter Reaktionspara-

meter untereinander und Vergleich zu Dreimann etal. (2016b).
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Die Verlédufe zeigen, dass die Produktbildung wihrend des Experimentes mit dem al-
leinigen Wendelrohrreaktor und mit dem HCTR-CSTR-Tandem erst bei Umsétzen
von mehr als 45 % in den Vordergrund tritt. Davor ist die Isomerisierung der termi-
nalen Dodecene die Hauptreaktion im Netzwerk. Die Bildung von Dodecan und von
verzweigten Aldehyden findet hingegen erst bei hohen Umsatzraten statt.

Ein Vergleich der finalen Tridecanal-Ausbeute zwischen dem Experiment, bei wel-
chem nur der HCTR genutzt wurde, mit dem Experiment, bei dem der HCTR mit
nachgeschaltetem CSTR zum Einsatz kam zeigt, dass die Tridecanal-Ausbeute des
ersten Experimentes etwas hoher ist. Die Nebenproduktbildung ist hingegen bei bei-
den Experimenten auf einem gleichen Niveau. Daher kann die Leistung des alleinigen
Wendelrohrreaktors als sehr gut bezeichnet werden.

Die Gegeniiberstellung der Ergebnisse des Experimentes mit simulierten Nebenpro-
duktrecyclestrom zu den anderen beiden Experimenten zeigt deutlich den geringen
Umsatzgrad auf, der erreicht wurde. In Abb. 4.22 ist aber auch zu erkennen, dass
durch die zugefiithrten Dodecen-Isomere iiber den gesamten Umsatzbereich die hochs-
te Zielproduktselektivitéit erreicht wurde. Anhand des Verlaufes kann davon ausge-
gangen werden, dass der Umsatz durch Erhohung der Reaktionszeit weiter gesteigert
werden kann.

Im Vergleich zu den Ergebnissen von Dreimann etal. (2016b) konnten mit dem
Wendelrohrreaktor und mit dem HCTR~-CSTR-Tandem der 1-Dodecen-Umsatz um
20 % und auch die Tridecanal-Ausbeute um 9 % bei gleicher Reaktionszeit gesteigert

werden.
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5. Reaktor-Tandem Il: Zyklischer
Semibatch-Reaktor-Riuhrkessel-
reaktor (RSBR-CSTR)

Neben dem Wendelrohrreaktor-Riihrkesselreaktor-Tandem, welches im letzten Ab-
schnitt untersucht wurde, schlugen Kaiser et al. (2017) ein zweites Reaktor-Tandem,
bestehend aus einem zyklisch betriebenen Semibatch-Reaktor (RSBR) gefolgt von
einem kontinuierlichen Riihrkesselreaktor vor, um die optimale Reaktionsfiihrung
der Modellreaktion zu verwirklichen. Die Realisierung, der Betrieb und die Charak-
terisierung dieses zweiten Tandems stehen im Fokus des nachfolgenden Kapitels.
Einfiihrend werden zuerst die Konstruktion des RSBR und im Anschluss der Ab-
lauf des RSBR Produktionszyklus nidher beschrieben. Anschlieffend werden Ergeb-
nisse vom Betrieb dieses RSBR-CSTR-Tandems vorgestellt, wobei ebenfalls die in
Tab. 4.2 gelisteten Parameter genutzt wurden, damit die Ergebnisse mit denen des
HCTR-CSTR-Tandems vergleichbar sind. Abschliefsend werden alle Resultate dieses

Abschnittes zusammengefasst und diskutiert.

5.1. Konstruktion des zyklisch betriebenen
Semibatch-Reaktors (Jokiel etal., 2019b;
Ratze etal., 2019)

Der zyklisch betriebene Semibatch-Reaktor wurde ebenfalls auf Basis der Angaben
von Kaiser et al. (2017) konstruiert. Durch den zyklischen Satzbetrieb des Reaktors
und dessen Integration in einen kontinuierlichen Prozess werden zwei Pufferbehél-
ter benotigt (sieche Abb. 3.2b). Der Pufferbehélter (Feed-Pufferbehélter) vor dem
Semibatch-Reaktor (SBR) sammelt wéhrend der Batch-Reaktionen die Feedstréme
und den Katalysatorrecyclestrom aus dem Dekanter. Nach Abschluss der Reaktion

wird die Reaktionsmischung aus dem SBR in den zweiten Pufferbehélter (Flash-
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Pufferbehélter) tiberfiihrt, aus welchem kontinuierlich der nachgeschaltete Riihrkes-
selreaktor gespeist wird. Fiir die Konstruktion des SBR wurde ein Autoklav mit
Heizmantel und einem Volumen von 200 ml genutzt. Das kleinere Reaktorvolumen
stellt eine Abweichung zur Vorgabe von Kaiser et al. (2017) dar, wodurch der mog-
liche Gesamtdurchsatz des RSBR reduziert wird. Im SBR wurde, wie von Kaiser
etal. (2017) vorgeschlagen, ein Riithrer (Rushton-Turbine) mit Begasungswelle in-
stalliert, wodurch eine sehr gute Gas-Fliissig-Kontraktion erreicht wird. Durch diese
Fliissigkeitsbegasung kann der Reaktor mit einem Fliissigkeitsgehalt von ¢, = 0,66
betrieben werden. Der SBR wurde mit einem separaten Vorlagebehélter ausgertis-
tet, um das Olefin getrennt vom Katalysator und dem Losungsmittel vorlegen zu
konnen. Beide Druckgefifie werden im Betrieb mittels zweier Hochdruckkolbenpum-
pen befiillt. Die Pumpen werden iiber Timer fiir definierte Zeitintervalle betrieben,
um sicherzustellen, dass immer die gleichen Mengen vorgelegt werden. Eine weite-
re Hochdruckkolbenpumpe wurde fiir die kontinuierliche Uberfithrung der Reakti-
onsmischung aus dem Flash-Pufferbehélter in den nachgeschalteten kontinuierlich
betriebenen Riihrkesselreaktor installiert. Alle drei Pumpen sind mit Heizplatten
an den Pumpenkopfen ausgestattet worden, um zu verhindern, dass das TMS in
den zweiphasigen Zustand iibergeht. Fiir die Synthesegasversorgung wurde je ein
Massenstromregler fiir CO und Hs installiert. Das Gas kann entweder in den Re-
aktor, in den 1-Dodecen Vorlagebehélter oder in die Pufferbehélter dosiert werden.
Die Synthesegasbeaufschlagung der Pufferbehélter ist notwendig, um eine Katalysa-
tordeaktivierung zu verhindern (Wiese und Obst, 2006). Beide Massenstromregler
werden im Betrieb von einem im Prozessleitsystem implementiertem Druckregler ge-
steuert, wodurch die Satzreaktionen im SBR isobar ablaufen. Zusétzlich kann iiber
ein elektronisches Vordruckregelventil kontrolliert Synthesegas aus dem Reaktor ab-
gelassen werden. Die Temperatur des Reaktors wird iiber den Heizmantel von einem
Thermostat geregelt, wobei das Thermoelement des Thermostaten auch als Strom-
storer im Reaktor dient. Am Reaktor wurde weiterhin eine Probeentnahmestelle
installiert, um den Reaktionsfortschritt der Batch-Reaktionen verfolgen zu konnen.
Beide Pufferbehilter wurden aus vier miteinander verbundenen Swagelok® 17 Kreuz-
stiicke konstruiert, wodurch die Behélter ein Volumen von ca. 210 ml besitzen. Der
Fiillstand beider Behélter kann durch Schaugliser iiberwacht werden. Um den Uber-
gang des thermomorphen Losungsmittelsystems in den zweiphasigen Zustand zu
verhindern, wurden die Pufferbehélter mit Heizbandern umwickelt. Aus demselben
Grund sind ebenfalls alle Verbindungsleitungen zwischen den Pufferbehéltern und

dem SBR mit elektrischen Begleitbeheizungen ausgestattet.
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Abbildung 5.1. Konstruierter zyklischer Semibatch-Reaktor.

Alle elektronischen Bauteile sowie alle Messsignale der Thermoelemente und Druck-
aufnehmer werden von einem eigenstéindigen Prozessleitsystem gesteuert und erfasst.
Dieses Prozessleitsystem beinhaltet aufferdem eine Ablaufsteuerung, mit deren Hilfe
die Reaktionsbedingungen im SBR (Temperatur, Druck und Synthesegaszusammen-
setzung) kontinuierlich und automatisiert angepasst werden koénnen, um eine dyna-
mische Anderung der Reaktionsbedingungen zu realisieren. Nach der Konstruktion
des RSBR wurde eine CE-Zertifizierung durchgefithrt (Betricbsanleitung HFSB D
2017), da der Reaktor auch auferhalb der Max-Planck-Laboratorien betrieben wur-
de. In den Abbildungen 5.1 und 5.2 ist ein Foto und das Rohrleitungs- und Instru-
mentenfliekbild des konstruierten RSBR dargestellt. Die genutzten Baugruppen des
RSBR-Aufbaus sind im Anhang A.2 zusammengestellt.
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Abbildung 5.2. R&I-Fliebild des konstruierten zyklisch betriebenen Semibatch-Reaktors.
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Abbildung 5.3. Produktionszyklus des Semibatch-Reaktors.

5.2. Produktionszyklus des RSBR

Der Betriebsablauf des Semibatch-Reaktors kann mit einem Produktionszyklus (sie-
he Abb. 5.3) beschrieben werden. Dieser Zyklus besteht wiederum aus zwei Haupt-
abschnitten, der Riistzeit zum Befiillen und Entleeren des Reaktors sowie der Reak-
tionszeit. Fiir einen stabilen Betriebszustand muss streng darauf geachtet werden,
dass die Vorgaben der Riist- und Reaktionszeit eingehalten werden, da ansonsten
die Gefahr besteht, dass die Pufferbehélter iiber- oder leerlaufen.

Zu Beginn des Produktionszyklus befindet sich im Semibatch-Reaktor keine Reakti-
onsmischung, wahrend die beiden Pufferbehélter ausreichend gefiillt sind. Wahrend
des gesamten Zyklus wird der Feed-Pufferbehélter kontinuierlich mit dem Kataly-
satorrecyclestrom sowie den Feedstromen von n-Decan und Katalysator Make-Up
befiillt. Die Reaktionsmischung im Flash-Pufferbehélter wird wahrend des Zyklus
kontinuierlich in den nachgeschalteten Riihrkesselreaktor gepumpt.

Vor der Befiillung des Reaktors wird die Verbindung zum Vorlagebehilter fiir das
Substrat unterbrochen, sodass die Reaktion nicht sofort wihrend der Befiillung be-
ginnt. Im néchsten Schritt wird der Reaktor mit dem unpolaren TMS-Losungsmit-
tel und dem polaren katalysatorhaltigen Losungsmittel aus dem Feed-Pufferbehélter
befiillt. Gleichzeitig wird das Substrat in den separaten Vorlagebehalter gepumpt.
Nach Abschluss der Befiillung werden die Driicke beider Behélter angepasst, sodass
im Vorlagebehélter ein hoherer Synthesegasdruck herrscht wie im Autoklaven. Die-
se Druckdifferenz wird zum Reaktionsstart genutzt, um das 1-Dodecen instantan in
den SBR zu iiberfithren. Wahrend des gesamten Befiillvorgangs wird der Semibatch-
Reaktor bereits auf die Anfangstemperatur der Reaktion temperiert. Nachdem bei-
de Behélter befiillt, sowie deren Temperaturen und Driicke entsprechend angepasst

sind, muss abgewartet werden, dass die Zeitvorgabe fiir die Riistzeit eingehalten
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wird, bevor die Reaktion im SBR gestartet werden kann. Ist die Zeitspanne der
Riistzeit abgelaufen, wird die Reaktion gestartet, indem der Absperrhahn zwischen
Vorlagebehilter und dem Reaktor geoffnet wird. Gleichzeitig wird der Druckregler
am Prozessleitsystem fiir die Synthesegasversorgung des SBR eingeschaltet, sodass
der Gasverbrauch kompensiert und die Reaktion unter isobaren Bedingungen durch-
gefiihrt wird. Durch das Uberfiihren des Substrates in den Reaktor beginnt gleichzei-
tig die Spanne der Reaktionszeit, innerhalb derer die Reaktionsbedingungen im Se-
mibatch-Reaktor (Temperatur, Druck und Gaszusammensetzung) fortlaufend durch
die Regler und die Ablaufsteuerung des Prozessleitsystems angepasst werden.

Nach Ablauf der Reaktionszeit wird der Gasstrom in den Semibatch-Reaktor wieder
unterbrochen und die Riistzeit beginnt. Im néchsten Schritt wird der Inhalt des SBR
in den Flash-Pufferbehélter entleert, wofiir die Druckdifferenz zwischen beiden Be-
héltern ausgenutzt wird. Der letzte Schritt im Produktionszyklus ist die Anpassung
des Druckes im Semibatch-Reaktor, sodass Reaktor und Vorlagebehélter wieder be-
fiillt werden kénnen und der Zyklus erneut beginnt. Dieser wiederholt sich wihrend

des Betriebes fortlaufend.

Im Betrieb des RSBR miissen, bedingt durch eine fehlende Automatisierung, die
notwendigen Schritte zum Befiillen und Entleeren manuell durchgefiihrt werden.
Der fiir den konstruierten Reaktoraufbau entwickelte Betriebsablauf ist nachfolgend
ausgehend von der gleichen Ausgangssituation wie in Abb. 5.3 beschrieben, wobei
sich die aufgefithrten Bezeichnungen auf das R&I-Flieftbild in Abb. 5.2 beziehen:

1. Hahn H-015 zwischen Reaktor und 1-Dodecen-Vorlagebehélter schliefen.
2. Hahne H-003 und H-010 &ffnen.

3. Einschalten der Mengenforderung der Pumpen M-521 und M-522 zum Befiillen
des Reaktors und des 1-Dodecen-Vorlagebehélters. Wahrend der Reaktor befiillt
wird, den Fiillstand im Feed-Pufferbehélter fortwiahrend beobachten. Falls der
Fiillstand das untere Drittels des unteren Schauglases erreicht Pumpe M-521

ausschalten.
4. Nach Abschluss der Befiillung die Hahne H-003 und H-010 schlieften.

5. Falls der Druck im Reaktor grofer als 15 bar(abs) (Druckaufnehmer PIR-851)
ist, Hahn H-024 und Hahn H-016 6ffnen bis der Druck im Reaktor 15 bar(abs)
erreicht hat. Hihne H-024 und H-016 wieder schliefsen.

Seite 106



5.2. Produktionszyklus des RSBR

10.
11.

12.
13.

14.

15.
16.

17.
18.
19.

Hahn H-009 6ffnen.

Ca. 30s vor dem Ende der Riistzeit den Reaktordruckregler einschalten und
Hahn H-015 6ffnen, wenn die Druckanzeige PIR-855 den Wert 24 bar(abs) an-
zeigt. (Ende der Riistzeit und Beginn der Reaktionszeit.)

. Einschalten der Ablaufsteuerung am Prozessleitsystem.

Nach Ablauf der Reaktionszeit: Ausschalten des Reaktordruckreglers und Schlie-
fsen des Synthesegaseinlasshahnes H-009. (Ende der Reaktionszeit, Beginn der
Riistzeit. )

Einlasshahn H-019 zum Flash-Pufferbehalter 6ffnen.
Offnen des Bodenablassventiles (H-013) am SBR wodurch die Reaktionsmi-

schung aus dem Reaktor in den Pufferbehélter stromt. Warten bis sich die
Driicke des Reaktors (Druckaufnehmer PIR-851) und des Pufferbehélters (Druck-
aufnehmer PIR-856) angeglichen haben.

H&ahne H-019 und H-013 schlielRen.

Hahn H-009 6ffnen und Reaktordruckregler einschalten. Nach Erreichen des Re-
aktordruckes von 19bar (abs) (Druckaufnehmer PIR-851) Reaktordruckregler
ausschalten und Hahn H-009 schliefien.

Hahn H-019 und Bodenablassventil H-013 6ffnen um Riickstdnde der Reakti-
onsmischung im Reaktor in den Pufferbehélter zu iiberfiihren. Warten bis sich
die Driicke des Reaktors (Druckaufnehmer PIR-851) und des Pufferbehélters
(Druckaufnehmer PIR-856) angeglichen haben.

Hahne H-019 und H-013 schliefen.

Falls der Druck im Flash-Pufferbehélter grofer als 12 bar(abs) (Druckaufnehmer
PIR-856) ist, Hahn H-021 langsam offnen bis der Behélterdruck 12 bar(abs)

erreicht hat.
Zweimalige Wiederholung der Schritte 13-16.
Wiederholen der Schritte 13-15.

Falls der Druck im Reaktor grofer als 11 bar(abs) (Druckaufnehmer PIR-851)
ist, Hahn H-024 und Hahn H-016 6ffnen bis der Druck im Reaktor 11 bar(abs)
erreicht hat. Hahne H-024 und H-016 wieder schliefen.
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Abbildung 5.4. Grundfliefsbild des RSBR-CSTR-Prozesses.

5.3. Experimentelle Untersuchungen

Nachfolgend werden die Ergebnisse vom Betrieb des zyklischen Semibatch-Reak-
tors mit nachgeschaltetem Riihrkesselreaktor und geschlossenem Katalysatorrecycle-
strom vorgestellt. Ein vereinfachtes Grundfliefsbild des Prozessaufbaus ist in Abb. 5.4
dargestellt.

Das Reaktor-Tandem wurde in insgesamt drei Kampagnen betrieben, um unter-
schiedliche Fragestellungen zu beantworten. Zuerst wurde die Langzeitstabilitat des
RSBR-CSTR-Tandems untersucht, da es durch das diskontinuierlich-kontinuierliche
Betriebskonzept leicht zu Anreicherungen in den beiden Pufferbehéltern oder im
Semibatch-Reaktor selbst kommen kann. In der ndchsten Untersuchung wurde die
Reaktorleistung ermittelt, wenn das Reaktor-Tandem in den Gesamtherstellungs-
prozess mit Dodecen-Isomer-Recyclestrom integriert wird. Abschlieffend galt es die
optimale Reaktionsfiihrung durch die dynamische Anderung der Betriebsparame-
ter im SBR zu realisieren. Fiir die ersten beiden Untersuchungen wurde der zyklisch
betriebene Semibatch-Reaktor in die von Zagajewski (2015) an der Technischen Uni-
versitdt Dortmund konstruierten Miniplant integriert und betrieben. Fiir die letzte
Untersuchung wurde der RSBR in das Setup integriert, welches fiir den Betrieb des
Wendelrohrreaktor-Tandems genutzt worden ist (siehe Abschnitt 4.1.2 und 4.1.3).
Damit die Ergebnisse dieser Kampagnen mit denen des HCTR-CSTR-Tandems ver-
glichen werden konnen, wurden die in Tab. 4.2 gelisteten Parameter fixiert. Einzig
fiir die Realisierung der optimalen Reaktionsfiihrung in Abschnitt 5.3.3 wurde die

Verweilzeit auf 300 min erhoht.
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5.3.1. RSBR-CSTR Langzeitbetrieb

Das Ziel der ersten Studie mit dem zyklischen Semibatch-Reaktor-Tandem war es
zu priifen, dass sich keine Komponenten innerhalb der Pufferbehélter und dem SBR
anreichern, sodass ein stabiler Betrieb iiber eine lange Zeitspanne aufrechterhalten
werden kann. Fiir diese Untersuchung wurde der RSBR an die Technische Universitét
Dortmund transferiert und dort in die vorhandene Miniplant integriert. Der Aufbau
dieser Miniplant ist ndher im Anhang B beschrieben. Nachfolgend werden zuerst
die Reaktionsparameter abgeleitet und im Anschluss die Ergebnisse dargestellt und
diskutiert.

Ableitung der Reaktorbetriebsparameter (Jokiel etal., 2019b)

Durch die Festlegung der Verweilzeit auf 210 min und der Nutzung von zwei Reakto-
ren musste, analog zum Betrieb des HCTR-CSTR-Tandems, die Zeitspanne zwischen
den beiden Reaktoren aufgesplittet werden. Bei der Aufteilung ist zu beachten, dass
der Fiillstand des Riihrkesselreaktors durch ein Uberlaufrohr auf 330ml fixiert ist.
Hierdurch kann die Verweilzeit im CSTR nur durch den Massendurchsatz der Mi-
niplant beeinflusst werden. Fiir den Verweilzeitanteil des RSBR muss, neben der
Reaktionszeit, auch zusatzlich die Riistzeit und die Verweilzeit im Flash-Pufferbe-
hélter beriicksichtigt werden. Die Riistzeit wird generell beim absatzweisen Betrieb
chemischer Produktionsprozesse mit einbezogen, da im Reaktor wahrend der Riist-
zeit zwar keine Reaktion abléuft, aber der Reaktor wihrend der Zeitspanne nicht
fir andere Zwecke zur Verfiigung steht (Miiller-Erlwein, 2015). Die Verweilzeit im
nachgeschalteten Flash-Pufferbehélter wird mit einbezogen, da im Behélter prinzi-
piell Reaktionsbedingungen herrschen (Temperatur ~ 365 K, Druck 7-17 bar (abs)).
Durch die fehlende Vermischung innerhalb des Pufferbehélters ist aber davon auszu-
gehen, dass der Reaktionsfortschritt in diesem Behélter marginal ist. Auf Grundlage

dieser Uberlegungen setzt sich die Gesamtverweilzeit wie folgt zusammen:

T = UBatch t tRiist T TFlash-P. + TCSTR- (5.1)

Somit entspricht die Gesamtverweilzeit nicht mehr der Reaktionszeit, wie es im Wen-

delrohrreaktor-Tandem der Fall war.

Die Ermittlung der Batch-Reaktionszeit, der Riistzeit und der Verweilzeit im Flash-
Pufferbehélter erfolgte mithilfe des dynamischen Prozessmodells von Rétze et al.

(2019), indem GI. (5.1) als Nebenbedingung genutzt wurde. Die Riistzeit wurde vor-
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Tabelle 5.1. Verweilzeiten in den Apparaten wihrend des RSBR-CSTR-Langzeit-
experimentes (Jokiel etal., 2019b).

Apparat Zeit / min
SBR 28,71
Riistzeit 30
Flash-Pufferbehélter 31,35
CSTR 119,93

ab konservativ auf 30 min fixiert, wobei ein Puffer von ca. 10 min vorgesehen wurde,
falls es zu Problemen bei der Befiillung oder dem Entleeren des SBR kommt. Die
nach Festlegung der Riistzeit ermittelten Zeiten sind in Tab. 5.1 dargestellt. An-
hand der in Tab. 5.1 gelisteten Werte ist zu erkennen, dass die reine Reaktionszeit
des Experimentes durch die Riistzeit und die Verweilzeit im Flash-Pufferbehélter
auf 150 min reduziert wird. Fiir das Experiment wurde die Batch-Reaktionszeit auf

30 min gerundet.

Bei der Festlegung der Reaktionsbedingungen wurde auf die vorher eingesetzten
Referenzbedingungen zuriickgegriffen, da die Beurteilung der Langzeitstabilitédt des
Prozesses im Vordergrund des Experimentes stand. Die Temperatur von 378 K im
Semibatch-Reaktor ist ein Kompromiss um die Isomerisierungsreaktion zum Reakti-
onsstart nicht unnétig zu férdern. Weiterhin konnten mit der dquimolaren Gaszusam-
mensetzung wihrend des HCTR-Alleinbetriebes gute Reaktionsergebnisse erreicht
werden. Die Bedingungen im Riihrkesselreaktor blieben mit z¢o = 0,5 mol/mol und
T = 388K ebenso unverandert. Unter Beriicksichtigung der Reaktionsparameter
und der Verweilzeiten in Tab. 4.2 wurden mit Hilfe des Prozessmodells von Rétze

etal. (2019) die Prozessstrome fiir das Experiment ermittelt (siehe Anhang D.2.1).

Ergebnisse (Jokiel etal., 2019b)

Aufgrund der Konstruktionsweise des Dekanters wurde der Riihrkesselreaktor zum
Start des Experimentes mit DMF-Katalysatorphase befiillt. Im Anschluss wurden
wiederholt Betriebszyklen mit dem RSBR durchgefiihrt, um die Anlage zu fiillen,
sodass der Katalysatorkreislaufstrom nach dem siebenten Zyklus geschlossen wer-
den konnte. Die Miniplant wurde im Rahmen dieses Experimentes kontinuierlich fiir
91 h betrieben, wobei 93 Produktionszyklen mit dem RSBR durchgefiihrt wurden.
Die Produktausbeuten und der 1-Dodecen-Umsatz sind in Abb. 5.5 dargestellt. Mit
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Abbildung 5.5. Verlauf des Umsatzes und der Produktausbeuten wéahrend des
Langzeitbetriebs des RSBR-CSTR-Tandems. (Ubersetzter Nachdruck aus Jokiel
etal. (2019b) mit Genehmigung der American Chemical Society (©)2019.)

den gewihlten Reaktionsbedingungen wurde wihrend des gesamten Betriebes ein
Umsatz von durchschnittlich 95% erreicht. Allerdings traten wéihrend dieser Zeit
Selektivitdtsprobleme auf, da zwischen Betriebsstunde 40 h und 70 h vermehrt ver-
zweigte Aldehyde und Dodecan gebildet wurden. Um diesem Selektivitdtseinbruch
entgegenzuwirken, wurde der Katalysator Make-Up Strom zwischen Betriebsstunde
60 h und 66 h um 9ml/h erh6ht. Im weiteren Verlauf bewirkte dies eine Abnahme der
Bildung verzweigter Aldehyde, sodass zum Ende ein n/iso-Aldehyd Verhéltnis von
97 : 3 erreicht wurde. Die vermehrte Bildung von verzweigten Aldehyden wirkt sich
auch auf die Tridecanal-Ausbeute aus, welche nach der Inbetriebnahme fortwahrend
sinkt und sich auf einen durchschnittlichen Wert von 63 % einpendelt. Ahnliches
gilt fiir die generierten internen Olefine, deren Ausbeute schwankt wihrend des Ex-
perimentes ebenfalls fortwahrend um den Durchschnittswert von 16 %. Auffallig in
Abb. 5.5 ist die recht hohe Ausbeute an Hydrierprodukt mit 11 %.

Trotz der Schwankungen der Produktausbeuten wahrend des Experimentes zeigen
die Daten, dass der diskontinuierlich-kontinuierliche Prozess iiber eine lange Zeit-
spanne ununterbrochen betrieben werden konnte. Daraus ist ersichtlich, dass sich
keine Komponenten in den Pufferbehéltern oder dem Semibatch-Reaktor selbst an-

reicherten.
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5.3.2. RSBR-CSTR mit simuliertem Nebenproduktrecycle

In der néchsten Studie sollte das Reaktionsergebnis des RSBR-CSTR-Tandems mit
geschlossenem Nebenproduktrecyclestrom ermittelt werden. Hierzu wurden, analog
zum Experiment mit dem Wendelrohrreaktor-Tandem (siche Abschnitt 4.4.2), zu-
sitzlich Dodecen-Isomere in den Prozess gefordert, um die Riickfithrung aus einer
nachgeschalteten Trennkolonne zu simulieren. Auch dieses Experiment wurde an der
Technischen Universitdt Dortmund unter Nutzung des dortigen Miniplantaufbaus
durchgefiihrt.

Ableitung der Reaktorbetriebsparameter

Im Gegensatz zur Untersuchung mit dem HCTR-CSTR-Tandem, wurden in die-
sem Experiment zwei unterschiedliche 1-Dodecen zu Dodecen-Isomer Verhéltnisse
(Pc12en) verwendet, um deren Einfluss aufzuzeigen. Zum einen, analog zur vorheri-
gen Untersuchung, ein Verhéltnis von ®¢q9., =0,5g/g und zum anderen ein Verhélt-
nis von Pei9., =0,75 g/g. Die Dodecen-Isomer-Mischungen wurden vorab durch die
Isomerisierung von 1-Dodecen hergestellt (siche Abschnitt C.1).

Fiir die Untersuchung wurden die Gesamtverweilzeit von 210 min und die Riistzeit
von 30 min beibehalten, wodurch sich die gleiche Batch-Reaktionszeit sowie Verweil-
zeiten im CSTR und Flash-Pufferbehilter ergeben, wie im Experiment zuvor (siehe
Tab. 5.1).

Beziiglich der Reaktionsparameter wurde bei der Untersuchung zum Einfluss des
Nebenproduktrecyclestroms mit dem HCTR-CSTR-Tandem festgestellt, dass die
Reaktionsparameter zwar in geringem Mafe den Umsatz beeinflussen, aber nicht
die Produktselektivitdten (siehe Abschnitt 4.4.2). Aus diesem Grund wurden die
dortigen Referenzparameter fiir dieses Experiment genutzt, die identisch zu den Pa-
rametern des vorangegangenen RSBR-CSTR-Experimentes sind (siehe Abschnitt
5.3.1). Durch die Zufuhr der Dodecen-Isomere ergeben sich trotz gleicher Parame-
ter unterschiedliche Prozessstrome, die ebenfalls mit dem Prozessmodell von Rétze
etal. (2019) ermittelt wurden (siche Anhang D.2.2).

Ergebnisse (Jokiel etal., 2019b)

Bevor die Ergebnisse vorgestellt werden, soll noch einmal darauf hingewiesen wer-
den, dass der Umsatz auf den gesamten Dodecen-Gehalt bezogen ist, da bei der
Analyse nicht zwischen den zugefiihrten und synthetisierten Dodecen-Isomeren un-

terschieden werden kann.
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Abbildung 5.6. Verlauf des Umsatzes und der Produktausbeuten wéahrend des
Experimentes mit dem RSBR-CSTR-Tandem und simulierten Nebenproduktrecy-
cle. (Ubersetzter Nachdruck aus Jokiel etal. (2019b) mit Genehmigung American

Chemical Society (€)2019.)

Die Miniplant wurde analog zum vorherigen Experiment angefahren, sodass der
Katalysatorrecyclestrom wieder nach dem siebenten Produktionszyklus geschlossen
werden konnte. Insgesamt wurden wahrend der gesamten Betriebszeit 100 Produkti-
onszyklen mit dem RSBR durchlaufen. Der Umsatz und die Produktausbeuten dieses
Experimentes sind in Abb. 5.6 dargestellt. Im Vergleich zum vorherigen Experiment
(siehe Abb. 5.5) sind geringere Schwankungen in den Verldufen von Abb. 5.6 zu
erkennen, wodurch auf einen stabileren Betriebszustand geschlossen werden kann.
60 Stunden nach dem Anfahren wurde der Anteil an Dodecen-Isomeren im Feed-
strom auf 0,75 g/g erhoht. Hierdurch fallt der Dodecen-Umsatz zunéchst ab, steigt
aber zum Ende wieder an und stabilisiert sich. Durch den erhéhten Anteil von Do-
decen-Isomeren sinkt die Tridecanal-Ausbeute, wiahrend die Ausbeute des Hydrier-
produktes zunéchst ansteigt und sich bis zum Ende des Experimentes wieder auf
den urspriinglichen Wert einpendelt. Wie Abb. 5.6 zeigt, besitzt die Erhohung des
Dodecen-Isomer-Anteils keine Auswirkungen auf die Bildung der verzweigten Alde-
hyde, deren Ausbeute blieb wiahrend des gesamten Betriebes sehr niedrig. Mit dem
Dodecen-Isomer-Gehalt von ®¢i9e, = 0,5g/g wurde eine Tridecanal-Ausbeute von
53 % bei einem Umsatz von 59 % erreicht. Der erhohte Dodecen-Isomer-Gehalt fiihr-
te zu einer geringeren Tridecanal-Ausbeute von 47 % bei gleichbleibendem Dodecen-

Umsatz. Die Ausbeute von Dodecan betrug knapp 7 %.
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Die Gegeniiberstellung des erreichten Umsatzes von knapp 60 % mit dem tatsach-
lichen Anteil an endstdndigem Olefin im Gesamt-C12en-Feedstrom von 66 % bei
De12en = 0,5g/g zeigt, dass nahezu das gesamte 1-Dodecen abreagiert ist. Mit der
Erhéhung des Isomer-Gehaltes auf ®¢12.,, = 0,75 g/g bzw. 57 % wurde auch ein Teil
der zugefiihrten internen Olefine verbraucht.

Der gleichbleibende Umsatz mit steigendem Dodecen-Isomer-Gehalt des Experimen-
tes ist abweichend zu den Ergebnissen der durchgefiihrten Sensitivitdtsanalyse. Die
Analyse zeigt, dass der erreichbare Umsatz mit steigendem @9, absinkt (siche
Abb. 3.7). Allerdings wurde die Analyse bei einer Reaktionstemperatur von 378 K
durchgefiihrt, bei der die Reaktionsgeschwindigkeit der Riickisomerisierung langsa-
mer ist. Im Experiment wurde der nachgeschaltete CSTR. bei einer Temperatur von
388 K betrieben, wodurch die Riickisomerisierung stérker ausgeprégt ist und somit
zu diesem Umsatz fithrt. Durch die Erhchung des ®c19., wihrend des Betriebes
konnte der angefahrene Betriebspunkt auch instabil gewesen sein, wodurch das tat-
séchliche Reaktionsergebnis verfalscht wurde. Zuséatzlich muss beachtet werden, dass
sich die Anderung der Feedstromzusammensetzung auch auf die Komposition des
Recyclestroms auswirkt. Durch diese Riickkopplung ist die Zeitspanne, die der Pro-
zess benotigt um sich wieder zu stabilisieren deutlich langer als ohne Riickfiihrung,
weshalb die Betriebszeit nach der Umstellung zu gering gewesen sein konnte. Réitze
etal. (2019) wiesen auf Basis ihrer Simulationen zum Anfahrverhalten des RSBR-
CSTR-Tandems darauf hin, dass etwa 16 Betriebszyklen benotigt werden damit ein

stabiler Betriebspunkt erreicht wird.

5.3.3. RSBR-CSTR unter optimalen Reaktionsbedingungen

Den Abschluss der experimentellen Untersuchungen mit dem zyklisch betriebenen
Semibatch-Reaktor-Tandem bildet der Betrieb unter Verwendung optimierter Re-
aktionsparameter. Abweichend zu den vorangegangenen Untersuchungen wurde in
diesem Experiment die Verweilzeit von 210 min auf 300 min erhoht, um den Verweil-
zeitanteil im Flash-Pufferbehélter und der Riistzeit auf die gesamte Verweilzeit zu
reduzieren. Bisher lag dieser Anteil bei knapp 30 %, wodurch die genutzte Reaktions-
zeit des RSBR-CSTR-Tandems deutlich geringer war, als bei den Untersuchungen
mit dem Wendelrohrreaktor-Tandem. Alle anderen Prozessparameter in Tab. 4.2
wurden beibehalten. Nachfolgend werden zuerst die Reaktionsbedingungen abgelei-

tet, bevor im Anschluss die Ergebnisse des Experimentes prasentiert werden.
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Tabelle 5.2. Verweilzeiten in den Apparaten wahrend des RSBR-CSTR-Experi-
mentes mit optimalen Reaktionsbedingungen.

Apparat Zeit / min
SBR 39,2
Riistzeit 20
Flash-Pufferbehélter 34,2
CSTR 206,6

Ableitung der Reaktorbetriebsparameter

Durch die Erh6hung der Verweilzeit auf 300 min musste die Aufteilung dieser Zeit-
spanne nach Gl. (5.1) erneut durchgefithrt werden. Im Gegensatz zu den vorherigen
Experimenten mit dem Miniplant-Aufbau der Technischen Universitdt Dortmund
konnte das Fliissigkeitsvolumen im Riihrkesselreaktor als Freiheitsgrad genutzt wer-
den, da dieses nicht durch ein Uberlaufrohr auf 330 ml fixiert ist. Hierdurch konnte
der Massendurchsatz von 120 g/h, der bei den Untersuchungen mit dem HCTR-
CSTR-Tandem in den Abschnitten 4.4.2 und 4.4.3 genutzt wurde, trotz Erh6hung
der Verweilzeit beibehalten werden. Durch die bereits gesammelten Erfahrungen
wahrend des Betriebes des RSBR wurde die Riistzeit auf 20 min reduziert, um die
Batch-Reaktionszeit weiter zu steigern. Nach der Festlegung der Riistzeit und des
Massendurchsatzes wurde das dynamische Prozessmodell von Rétze et al. (2019) ge-
nutzt, um die Reaktionszeit im SBR und die Verweilzeiten im Flash-Pufferbehélter
und im CSTR zu bestimmen (siche Tab. 5.2). Die Verminderung der Riistzeit um
10 min spiegelt sich direkt in der Batch-Reaktionszeit wieder, welche 10 min l&nger
ist, als bei den Experimenten zuvor (siehe Tab. 5.1). Weiterhin erhoht sich, durch
die léngere Batch-Reaktionszeit, auch die Verweilzeit im Flash-Pufferbehélter. Fiir
die Realisierung der Verweilzeit von 206,6 min im Riihrkesselreaktor muss das Fliis-
sigkeitsvolumen im Betrieb auf 560 ml erhoht werden, wodurch zusétzlich die im
Riihrkesselreaktor installierte ATR-Infrarotsonde genutzt werden konnte, um die
Zusammensetzung der Reaktionsmischung zu ermitteln. Diese Daten sind im An-
hang E.3 dargestellt.

Mit den festgelegten Verweilzeiten wurden im Anschluss Optimierungsrechnungen
mit dem Prozessmodell von Rétze etal. (2019) durchgefiihrt, um die dynamischen
Steuerungstrajektorien des SBR, die Betriebsparameter des Riihrkesselreaktors und
die Prozessstrome zu bestimmen. Als Zielfunktion diente, analog zu den Untersu-
chungen davor, die Maximierung der Tridecanal-Selektivitdt bei hohen Umsatzen
und Aldehyd n/iso-Verhéltnissen von mehr als 95 : 5.
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(b) Vergleich der resultierenden Steuerparameter mit den Trajektorien.

Abbildung 5.7. Optimierte Reaktionsparameter (a) und resultierende Steuerungs-

parameter fiir

Fiir den nachgeschalteten Riihrkesselreaktor ergaben die Rechnungen, dass eine Tem-
peratur von 388 K und ein CO-Anteil von 0,28 mol/mol optimal sind, um die Ziel-
funktion zu erfiillen. Die dynamischen Steuerungstrajektorien fiir den Semibatch-Re-
aktor sind in Abb. 5.7a dargestellt. Die Stufen im Temperaturverlauf von Abb. 5.7a
sind auf die Modellformulierung und die Diskretisierung zuriickzufiithren. Durch die

Nutzung der gleichen Zielfunktion sind die optimalen Trajektorien fast identisch zu

den zyklischen Semibatch-Reaktor (b).

Temperatur / K

Temperatur / K
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den von Kaiser etal. (2016) ermittelten Bedingungen fiir einen Semibatch-Reaktor
(sieche Abb. 3.5f). Weiterhin sind auch zu den optimalen Reaktionsbedingungen des
Wendelrohrreaktor-Tandems Analogien im Temperaturverlauf und der Gaszusam-
mensetzung zu erkennen (siche Abb. 4.18a).

Damit diese Trajektorien realisiert werden konnten, mussten diese in Steuervaria-
blen fiir das Prozessleitsystem tiberfiihrt werden (siehe Abb. 5.7b). Fiir die Umset-
zung der Temperaturrampe war es notwendig, dass die Soll-Temperatur pradiktiv
vom Prozessleitsystem an den Regler der Reaktortemperatur iibergeben wurde, wes-
halb die Temperaturrampe der Steuerung in Abb. 5.7b um ca. 1,5-2,5min nach
links versetzt ist. Dies gibt dem Regler des Thermostaten genug Zeit, die Tempe-
ratur im Semibatch-Reaktor entsprechend anzupassen und die Stérung durch die
Reaktion auszugleichen, sodass die Temperaturtrajektorie entsprechend realisiert
werden kann. Zur Realisierung der Partialdruckinderung wurde der Druckregler des
Reaktors genutzt, welcher die Strome der beiden Massenstromregler anpasst, um
den Reaktordruck von 19 bar(abs) aufrecht zu erhalten. Die Zusammensetzung des
Stroms kann durch die Vorgabe der molaren Zusammensetzung angepasst werden.
Die Parameter der zugehorigen Variablen werden ebenso pradiktiv aufgepréagt, aber
mit einer etwas geringeren Zeitdifferenz von 0,5-1,5 min. Dies ist mit dem geringen
Gasvolumen im SBR (e spr = 0, 33), einem kontinuierlichen Gasauslassstrom iiber
ein Vordruckregelventil sowie dem Gasverbrauch durch die Hydroformylierungsreak-
tion zu begriinden. Letzterer nimmt mit steigendem Umsatz ab, weshalb sich die
Zeitdifferenz mit zunehmender Reaktionszeit erhoht. Im Betrieb des RSBR wurden
diese Steuervariablen fortwéhrend mithilfe der Ablaufsteuerung des Prozessleitsys-
tems nach dem manuellen Start der Semibatch-Reaktionen aufgepriagt. Neben den
Reaktionsbedingungen lieferte das Prozessmodell von Rétze etal. (2019) auch die

Prozessstrome fiir das Experiment (siehe Anhang D.2.3).

Ergebnisse

Das Anfahren der Miniplant startete mit einer im kontinuierlichen Riihrkesselre-
aktor durchgefiihrten Semibatch-Reaktion. Diese diente dazu den Dekanter zu fiil-
len. 4,5h nach dem Start dieser Reaktion im CSTR wurde der RSBR zugeschaltet
und die Fiillstinde im Flash-Pufferbehélter und im Riihrkesselreaktor angeglichen.
Der Ubergang in den Regelbetrieb erfolgte weitere 4,5h spiter durch das Schlieken
des Katalysatorrecyclestroms. Insgesamt wurden wihrend des gesamten Experimen-
tes 62 Betriebszyklen mit dem RSBR durchlaufen, wobei die Strome wahrend der

Nachtstunden pausiert wurden. Die Produktausbeuten wiahrend dieser Betriebszeit
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Abbildung 5.8. Verldufe der Ausbeuten wihrend des RSBR-CSTR-Experimentes
mit optimierten Reaktionsbedingungen.

sind in Abb. 5.8 dargestellt. Durch die grofere Verweilzeit von 300 min waren die
Auswirkungen des Stillstandes wiahrend der Nachtstunden geringer als zuvor. Dies
ist daran zu erkennen, dass sich die Produktausbeuten nach der Wiederinbetrieb-
nahme ab dem dritten Versuchstag kaum verdndern. Der Umsatz betrug in der
dargestellten Zeitspanne immer 100 %, da am Ausgang des Riihrkesselreaktors mit-
tels GC/MS-Analysen kein 1-Dodecen mehr nachgewiesen werden konnte. Abb. 5.8
zeigt, dass sich die Tridecanal-Ausbeute wihrend der ersten beiden Versuchstage
langsam erhoht, wahrend sich die Ausbeuten von Dodecan und Dodecen-Isomeren
im gleichen Zeitraum verringern. Ab dem dritten Versuchstag bleiben die Ausbeu-
ten annahernd konstant, wobei Werte von 80 % fiir Tridecanal, 15 % von Dodecen-
Isomeren und 4 % Dodecan erreicht wurden. Die Bildung verzweigter Aldehyde blieb
wahrend des gesamten Experimentes bei knapp 1% Ausbeute, sodass ein Aldehyd

n/iso-Verhéltnis von mindestens 98 : 2 erreicht wurde.

Wahrend des Experimentes wurden Proben entnommen, um die Umsatz- und Se-
lektivitdtsentwicklung {iber der Verweilzeit darstellen zu kénnen (siehe Abb. 5.9).
Es ist zu erkennen, dass der grofste Teil des eingesetzten 1-Dodecen bereits im Se-
mibatch-Reaktor umgesetzt wird. In der Entwicklung der Selektivitdten iiber der
Verweilzeit ist ein dhnlicher Verlauf zu erkennen, wie er auch bei den Experimenten
mit dem Wendelrohrreaktor beobachtet worden ist (siehe Abb. 4.14 und 4.19). Die
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Abbildung 5.9. Verldufe von Umsatz und Selektivitét iiber der Verweilzeit wihrend
des RSBR-CSTR-Experimentes mit optimierten Reaktionsbedingungen.

Isomerisierungsaktivitét ist zu Reaktionsbeginn sehr hoch, nimmt aber im Anschluss
fortwéhrend ab, wodurch die Hydroformylierungsreaktion in den Vordergrund tritt.
Dies bewirkt eine kontinuierliche Steigerung der Tridecanal-Selektivitat. Durch die
Temperaturrampe und der dynamisch gednderten Gaszusammensetzung im SBR
wurde bereits eine Tridecanal-Selektivitat von gut 69 % bei einem Umsatz von 98 %
erreicht. Die Selektivitdt der Nebenprodukte bleibt durch die Reaktionsbedingun-
gen wihrend der gesamten Verweilzeit sehr gering. Im nachfolgenden Flash-Puffer-
behélter verandert sich die Zusammensetzung des Reaktionsmediums kaum, was
auf die niedrigere Temperatur von 363 K und die fehlende Gas-Fliissig-Kontraktion
zuriickzufiihren ist. Im Riihrkesselreaktor wird, durch den hohen Wasserstoffanteil
die Katalysatoraktivitat erhoht, wodurch die langsame Riickisomerisierung der inter-
nen Dodecene geférdert wird, welche im Anschluss zum Zielprodukt hydroformyliert
werden. Durch die lange Verweilzeit im CSTR erhoht sich die Tridecanal-Selektivi-
tat im Rithrkesselreaktor um weitere 10 % wéhrend die Dodecen-Isomer-Selektivitat
fortwahrend abnimmt. Aufféllig ist, dass der hohe Wasserstoffanteil im Riihrkessel-

reaktor nicht zu einer Steigerung der Dodecan-Selektivitét fiihrte.
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5.3.4. Diskussion und Vergleich der Ergebnisse

Zum Abschluss dieses Abschnittes werden die Ergebnisse aller mit dem zyklisch
betriebenen Semibatch-Reaktor-Riihrkesselreaktor-Tandem durchgefithrten Experi-
mente miteinander verglichen. Hierzu sind die Daten wieder in Form eines Y =
f(X)-Diagramms in Abb. 5.10 dargestellt. Zusétzlich wurden die Produktausbeu-
ten von Dreimann et al. (2016b), welche einen einzelnen Riihrkesselreaktor nutzten,
mit eingezeichnet.

Ein Vergleich des Reaktionsergebnisses des RSBR-CSTR-Langzeitexperimentes mit
den Daten Dreimann etal. (2016b) zeigt, dass mit dem RSBR-CSTR-Tandem ein
héherer 1-Dodecen-Umsatz erreicht wurde. Allerdings unterscheiden sich die Ausbeu-
ten des Zielaldehydes kaum, sodass eine deutlich geringere Tridecanal-Selektivitét
fiir das RSBR-CSTR-Tandem resultiert. Als Ursache fiir die geringere Tridecanal-
Selektivitat kann die durch die Riistzeit rund 15 % kiirzere Reaktionszeit gesehen
werden. In der Gesamtverweilzeit wurde auch der Flash-Pufferbehélter berticksich-
tigt welcher, wie in Abb. 5.9 gezeigt, kaum etwas zum Reaktionsfortschritt beitrigt,
sodass die Reaktionszeit im RSBR-Tandem rund 60 min kiirzer war als im CSTR
von Dreimann etal. (2016D).

Durch die Zufuhr von internen Olefinen wird, wie vorher bereits festgestellt wurde,
insbesondere die Selektivitat zum linearen Aldehyd deutlich erhoht, da die Isome-
risierung als Hauptnebenreaktion gehemmt wird. Im Vergleich wurde bei diesem
Experiment der geringste Umsatz erreicht. Auch der Einbruch der Tridecanal-Selek-
tivitdt bei der Erhohung des Anteils an internen Olefinen ist deutlich zu erkennen.
Im Experiment zur Realisierung der optimalen Reaktionsfithrung mit dem RSBR-
CSTR-Tandem wurde der héchste Umsatz und die héchste Tridecanal-Ausbeute
erreicht. Im Vergleich zu den Ergebnissen von Dreimann etal. (2016b) wurden in
diesem Experiment der Umsatz und die Tridecanal-Ausbeute um je 25 % gesteigert,
wobei die reine Reaktionszeit nur um 36 min bzw. 17% erhoht wurde. Zusétzlich
kann, unter Einbezug von Abb. 5.9 festgehalten werden, dass die Produktausbeute
und der Umsatz von Dreimann et al. (2016b) bereits wiahrend der Reaktionszeit im
Semibatch-Reaktor iibertroffen wurde. Dies zeigt noch einmal die deutliche Verbes-
serung des Reaktionsergebnisses, welches durch die Nutzung des RSBR-Tandems

und der Optimierung der Reaktionsparameter erreicht wurde.
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Abbildung 5.10. Vergleich der Dodecen-Umsétze und Produkt-Ausbeuten der Ex-
perimente mit dem zyklischen Semibatch-Reaktor-Riihrkesselreaktor-Tandem und
mit Dreimann etal. (2016D).
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6. Vergleich der Reaktor-Tandems

Abschliefsend werden beide Reaktor-Tandems miteinander verglichen, um deren Vor-
ziige und Schwachstellen auszuloten. In dieser Gegeniiberstellung werden neben den
Umsétzen und Produktausbeuten auch die Konstruktion und Automatisierung mit
einbezogen. Weiterhin wird, im Hinblick einer kommerziellen Nutzung, eine Betrach-
tung zur Mafistabsvergroferung durchgefiihrt. Da in den beiden Reaktor-Tandems
jeweils ein kontinuierlicher Riihrkesselreaktor enthalten ist, wird dieser in diesem
Vergleich weitestgehend aufsen vorgelassen. Generell konnen Riihrkesselreaktoren als
Arbeitspferd der chemischen Industrie betrachtet werden, weshalb die Konstrukti-
on, Automatisierung und Mafstabsvergrofserung dieser Reaktorgeometrie keine un-

gewohnlichen Téatigkeiten darstellen.

6.1. Reaktionsergebnis

Der Vergleich der Reaktionsergebnisse wird in der gleichen Form durchgefiihrt, wie
in den beiden Abschnitten zuvor. Hierzu sind in Abb. 6.1 von allen durchgefiihrten
Experimenten die Produktausbeuten iiber die Umsétze dargestellt. Zusatzlich wur-
den die Produktausbeuten von Dreimann etal. (2016b) in Abb. 6.1 eingefiigt, die
einen einzelnen kontinuierlichen Riihrkesselreaktor nutzten.

Im Vergleich zu Dreimann et al. (2016b) wurden, ohne Nebenproduktrecyclestrom,
mit den beiden optimalen Reaktor-Tandems und mit dem alleinigen Wendelrohrre-
aktor immer hohere 1-Dodecen-Umsitze erreicht. Gleiches gilt fiir die Tridecanal-
Ausbeuten mit dem Wendelrohrreaktor-Tandem, welche ebenfalls immer héher wa-
ren als die von Dreimann etal. (2016b). Mit dem zyklischen Semibatch-Reaktor-
Tandem wurde bei gleicher Verweilzeit lediglich anndhernd die gleiche Tridecanal-
Ausbeute erreicht wie Dreimann etal. (2016b). Der Grund fiir die fehlende Ver-
besserung ist die niedrigere Reaktionszeit, die durch den Satzbetrieb des RSBR
resultiert, da die Riistzeit und die Verweilzeit im Flash-Pufferbehélter in der Ge-
samtverweilzeit beriicksichtigt sind. Um die Reaktionszeit des RSBR-Tandems zu

steigern, wurde die Verweilzeit im Experiment zur Realisierung der optimalen Re-
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Abbildung 6.1. Vergleich der Dodecen-Umsétze und Produkt-Ausbeuten zwischen
beiden Reaktor-Tandems und mit Dreimann et al. (2016b).
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aktionsfithrung auf 300 min erhoht. Hierdurch wurden 80 % des eingesetzten Olefins
zum Zielprodukt umgesetzt, was der hochsten Zielproduktausbeute entspricht, die
fiir die Hydroformylierung von 1-Dodecen in einer Miniplant unter Nutzung dieses
thermomorphen Loésungsmittelsystems bisher erreicht wurde. Im Vergleich zur Tri-
decanal-Ausbeute von Dreimann etal. (2016b) entspricht dies einer Steigerung um
25 %. Diese Steigerung ist nicht nur auf die Erhohung der Verweilzeit, sondern auch
auf die optimierten Reaktionsbedingungen und das Reaktordesign zuriickzufiihren,
da die Tridecanal-Ausbeute von Dreimann et al. (2016b) bereits wihrend der Batch-
Reaktionszeit von 39,2min im SBR iibertroffen wurde (siche Abb. 5.9).

Ein Vergleich der Tridecanal-Verldufe mit optimierten Reaktionsbedingungen bei-
der Tandems in Abb. 6.1 zeigt, dass diese bis zu einem Umsatz von knapp 90 %
fast deckungsgleich sind. Hieraus ist ersichtlich, dass die Einfliisse durch die Reak-
torgeometrien und der leicht unterschiedlichen Bedingungen bis zu diesem Umsatz
kaum eine Rolle spielen. Ab diesem Umsatz kommt der hohere Wasserstoffanteil
im RSBR zum Tragen, wodurch die Konzentration des aktiven Katalysators erhoht
wird. Entlang des Wendelrohrreaktors kann die Zusammensetzung der Gasphase
nicht geéndert werden, weshalb weniger Olefin zu Tridecanal umgesetzt wird.

Die Gegeniiberstellung aller Produktausbeuten in Abb. 6.1 veranschaulicht, dass
die Isomerisierung der Olefine die Hauptnebenreaktion war. Die Bildung der uner-
wiinschten verzweigten Aldehyde war trotz der hohen 1-Dodecen-Umsitze gering.
Ebenso wurden, trotz der hohen Wasserstoffanteile im Riihrkesselreaktor bei den
Experimenten mit optimierten Bedingungen, niedrige Dodecan-Ausbeuten erreicht.
Die Ergebnisse der Experimente mit simuliertem Nebenproduktrecyclestrom zeigen,
dass mit dem zyklisch betriebenen Semibatch-Reaktor-Tandem eine deutlich hohere
Tridecanal-Ausbeute erreicht wurde, als mit dem Wendelrohrreaktor-Tandem, wobei
die Zielproduktselektivitiat in beiden Fallen mehr als 90 % betrug. Da die Experi-
mente in beiden Reaktor-Tandems unter vergleichbaren Bedingungen durchgefiihrt
wurden, muss die geringe Tridecanal-Ausbeute auf die Reaktorgeometrie zuriickzu-
fithren sein. Der grofte Unterschied zwischen den beiden Reaktordesigns ist, wie
bereits in Abschnitt 4.4.2 erwéhnt, die Riickvermischung. Der Inhalt des Semibatch-
Reaktors ist komplett riickvermischt, wiahrend die Stromung durch den Wendelrohr-
reaktor als riickvermischungsfrei angesehen werden kann (Emig und Klemm, 2017).
Hinweise darauf, dass die Riickvermischung bei hohen Konzentrationen von inter-
nen Olefinen forderlich ist, fanden Kaiser etal. (2017) bei der Fluss-Profil-Analyse
zur Herleitung der beiden Reaktor-Tandems sowie Hentschel etal. (2014) bei der
Gesamtprozessoptimierung. Experimentelle Untersuchungen zur Hydroformylierung

oder zur isomerisierenden Hydroformylierung werden {iblicherweise in geriihrten Re-
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Tabelle 6.1. Resultierende Raum-Zeit-Ausbeuten (RZA) der Experimente und Ver-
groferungsfaktoren des Reaktorvolumens im Vergleich mit dem CSTR von Dreimann
etal. (2016D).

Reaktorgeometrie Experiment RZAic13a1 V/Vestr

[kg/1/s] [1/1]

nur HCTR 2,75 2,03

HOTR.CSTR Nebenproduktrecycle 1,37 1.5
Pci12en =0,5

Opt. Bedingungen 2,75 1,59

Langzeitexperiment 2,58 1,62

RSBR-CSTR Nebenproduktrecycle 1.99 1.62
Dcigen :075

Opt. Bedingungen 2,63 1,62

CSTR Dreimann etal. (2016b) 2,53 1

aktoren durchgefiihrt, weshalb diese Daten nicht zum Vergleich herangezogen wer-
den konnen. Allgemein ist fiir Folge- und Parallelreaktionen bekannt, dass es Ein-
fliisse der Durchmischung auf die Produktselektivitét gibt (Bourne, 2003; Kraume,
2018), sodass die fehlende Riickvermischung im Wendelrohrreaktor als Ursache fiir
die niedrige Tridecanal-Ausbeute nicht auszuschliefsen ist. Da zu dieser Thematik kei-
ne detaillierte Analyse durchgefiihrt wurde, kann nur festgehalten werden, dass mit
dem riickvermischungsfreien Wendelrohrreaktor bei hohen Eingangskonzentrationen
von Dodecen-Isomeren ein geringerer Umsatz und eine niedrigere Produktausbeute

erreicht wird, als mit dem riickvermischten zyklisch betriebenen Semibatch-Reaktor.

Die Verbesserung des Reaktionsergebnisses wurde, neben der Optimierung der Reak-
tionsfiihrung, auch durch den Einsatz von zwei Reaktoren erreicht, wodurch sich das
genutzte Reaktorvolumen vergroferte. Um die Auswirkung dieser Volumenvergrofe-
rung auf die Produktivitit aufzuzeigen, sind in Tab. 6.1 die Raum-Zeit-Ausbeuten
fiir das Zielprodukt Tridecanal dargestellt. Anhand der Werte ist zu erkennen, dass
die Raum-Zeit-Ausbeuten der beiden Reaktor-Tandems ohne Nebenproduktrecycle-
strom immer grofer sind, als die Raum-Zeit-Ausbeute Dreimann et al. (2016b), ob-
wohl das 1,6 bis 2 —fache Reaktorvolumen genutzt wurde.

Im Vergleich zwischen den beiden Tandems wurden mit dem HCTR-CSTR-Tandem
hohere Raum-Zeit-Ausbeuten erreicht. Die Werte des zyklischen Semibatch-Reak-
tor-Tandems sind etwas geringer, da im Reaktorvolumen des RSBR auch die beiden
Pufferbehélter beriicksichtigt sind, obwohl in beiden Behéltern kein Reaktionsfort-
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schritt erreicht wird. Ohne diese beiden Behilter lagen die Raum-Zeit-Ausbeuten
des RSBR-Tandems um knapp 35 % hoher. Fiir den Semibatch-Reaktor selbst ergibt
sich fiir das Experiment unter optimalen Bedingungen eine Raum-Zeit-Ausbeute von
5,71kg/1/s. Dieser Wert ist fast doppelt so hoch wie der des alleinigen Wendelrohr-
reaktors, wodurch der SBR die hochste Produktivitéit besitzt.

Im Fall des Betriebes der beiden Reaktor-Tandems mit simuliertem Nebenprodukt-
recyclestrom sind die Raum-Zeit-Ausbeuten geringer als die von Dreimann et al.
(2016Db). Dies ist auf die niedrigen Umsétze zuriickzufithren, welche bei den Experi-

menten erreicht worden sind.

Zusammenfassend kann festgehalten werden, dass mit den beiden optimierten Reak-
torgeometrien hohere Umsétze bei mindestens gleicher Tridecanal-Ausbeute erreicht
werden konnen, als mit einem einzelnen Riihrkesselreaktor. Ebenso wurden mit bei-
den Reaktor-Tandems héhere Raum-Zeit-Ausbeuten erreicht als mit einem einfachen

CSTR, obwohl deutlich grofere Reaktorvolumina verwendet worden sind.

6.2. Konstruktion

Die Konstruktion des Wendelrohrreaktors und des zyklischen Semibatch-Reaktors
war hauptsédchlich durch ihre unterschiedlichen Betriebsweisen gepréagt. Zuséatzlich
musste durch den Einsatz des homogenen Katalysators und der Verwendung eines
thermomorphen Losungsmittelsystems zur Riickgewinnung des Katalysators sicher-
gestellt werden, dass alle Bauelemente druckstabil sind und auf die entsprechende

Temperatur beheizt werden kénnen.

Die grofite Herausforderung bei der Konstruktion des 290 m langen Wendelrohrreak-
tors war die Realisierung eines kompakten Designs. Dies gelang durch die Nutzung
eines moglichst grofen Rohrdurchmessers und der helixférmigen Aufwicklung des
Rohres, wobei ein moglichst grofser Wendeldurchmesser verwendet wurde. Durch
Uberlegungen zum Einfluss der Schwerkraft auf die Gas-Fliissig-Stromung (siche
Abschnitt 4.3) wurde der Reaktor vertikal ausgerichtet, sodass der Reaktor selbst
nur 0,5m breit, 0,5m tief und 2,3 m hoch ist. Bei der Aufwicklung des Rohres muss-
te darauf geachtet werden, dass das Rohr mit gleichbleibender Biegung straff um
das Stiitzrohr gewickelt wurde. Um dies zu gewéhrleisten, wurde das Stiitzrohr als
Spindel genutzt und das aufgewickelte Rohr mit Haltern am Stiitzrohr fixiert. Durch

diese Halter wird weiterhin verhindert, dass sich das Rohr wieder abwickelt, wenn
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die integrierten Rohrverbinder gelost werden. Diese Verschraubungen wurden beno-
tigt, um die Probeentnahmeleitungen zu integrieren und die Lénge des Reaktors
nach seiner Konstruktion noch verandern zu konnen.

Die beiden Massenstromregler fiir die Synthesegasversorgung, das Leitungsnetz fiir
die Feedstrome und ein druckfester Pufferbehélter zum Entleeren des Reaktors, wur-
den in einem abtrennbaren Gestell untergebracht, welches die gleichen Ausmafe be-
sitzt wie der Reaktor. Nachteilig an dieser Aufteilung war, dass der Schaltkasten
fiir die Prozesssteuerung getrennt untergebracht werden musste. Die Temperierung
des Reaktors und aller relevanten Rohrleitungen konnte durch die Verwendung von

elektrischen Heizbandern und Heizmanschetten realisiert werden.

Der zyklisch betriebene Semibatch-Reaktor musste deutlich kompakter konstruiert
werden (Bx HxT:0,9%2,0x0,5m), damit dieser an die Technische Universitit Dort-
mund transportiert und in den dortigen Miniplantaufbau integriert werden konnte.
Durch den Betrieb aufserhalb des Max-Planck-Instituts war bei der Auswahl der Bau-
gruppen wichtig, dass diese CE-Konform sind, um den Reaktoraufbau nach dem EG-
Konformititsverfahren zertifizieren zu kénnen. Wahrend der Konstruktion war die
funktionelle und platzsparende Anordnung der vielen notwendigen Baugruppen in-
nerhalb des Grundgeriistes eine fortwahrende Herausforderung. Der Reaktor wurde
schliefslich mittig angeordnet, wodurch je einer der beiden Pufferbehélter auf der
rechten und linken Seite des SBR platziert werden konnte (siche Abb. 5.1). Da fiir
die beiden Pufferbehilter kein Riihrorgan vorgesehen war, wurden die Behélter aus
mehreren 17-Fittingen zusammengesetzt. Dies bietet weiterhin den Vorteil, dass
beide Pufferbehélter einen hohen Schlankheitsgrad besitzen. Hierdurch wurde im
Grundgeriist ausreichend Platz geschaffen, um neben dem Schaltkasten fiir die Pro-
zesssteuerung auch die drei notwendigen Hochdruckkolbenpumpen zu integrieren.
Insgesamt konnten durch diesen Aufbau alle Baugruppen des RSBR bis auf zwei
Thermostate im Grundgeriist untergebracht werden.

Durch eine geschickte Verrohrung der Gasversorgung war es ausreichend, jeweils nur
einen Massenstromregler fiir Wasserstoff und Kohlenmonoxid zu installieren, um bei-
de Pufferbehélter und den Reaktor mit Synthesegas versorgen zu konnen. Fiir die
Beheizung aller Rohrleitungen und der beiden Pufferbehélter wurden, analog zum

Wendelrohrreaktor, elektrische Heizbander verwendet.

Zusammengefasst war die Konstruktion des RSBR weitaus komplexer als die des
Wendelrohrreaktors. Dies ist hauptsachlich auf die zyklische Betriebsweise zuriick-

zufithren, wodurch eine grofere Anzahl an Apparaten und Behéltern notwendig ist.
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6.3. Automatisierung

Die Betriebsweise der beiden Reaktor-Tandems spiegelt sich auch in ihrer Automati-
sierung wider. Der Wendelrohrreaktor wird kontinuierlich durchstrémt und ist daher
komplett automatisiert. Diese Automatisierung war, durch die Installation einer kon-
tinuierlichen Gasversorgung und von Temperaturreglern, vergleichsweise einfach zu

realisieren.

Dagegen ist der zyklisch betriebene Semibatch-Reaktor nur teilweise automatisiert.
Der SBR selbst ist mit einer kontinuierlichen Gasversorgung und Temperaturrege-
lung ausgestattet, deren Parameter im Betrieb durch eine Ablaufsteuerung auto-
matisiert verdndert werden kénnen, um dynamische Steuervariablen zu realisieren.
Fiir die Befiillung und Entleerung des Reaktors miissen jedoch viele Schritte manu-
ell durchgefiihrt werden (siche Abschnitt 5.2), wodurch der Betrieb des zyklischen
Semibatch-Reaktors sehr aufwendig ist und es zu Bedienfehlern kommen kann. Die
vollstandige Automatisierung des Befiill- und Entleervorgangs ist grundsatzlich tech-
nisch realisierbar. Hierzu miissen Steuerkopfe fiir alle notwendigen Absperrhédhne
und eine Fiillstandserfassung in den beiden Pufferbehéltern nachgeriistet werden.
Allerdings hat dies zur Folge, dass das Grundgeriist des Semibatch-Reaktors vergro-

Bert werden muss.

Durch die Semi-Automatisierung des RSBR ist der Betrieb dieses Reaktors sehr viel
aufwendiger und fehleranfélliger als der des Wendelrohrreaktors. Dieser Unterschied
kann durch das Nachriisten von Steuerkopfen und einer Fiillstandsiiberwachung der
beiden Pufferbehélter ausnivelliert werden, sodass der Betrieb beider Reaktor-Tan-

dems vollstiandig automatisiert ablauft.

6.4. MalstabsvergroRerung

Im Hinblick auf einen Einsatz der beiden Reaktor-Tandems im kommerziellen Um-
feld wird nachfolgend eine Scale-Up-Betrachtung durchgefiihrt. Fiir die gesamte Be-
trachtung muss im Hinterkopf behalten werden, dass aus dem jetzigen Miniplant-
mafstab der beiden Reaktor-Tandems keine direkten Regeln fiir die Ubertragung
mafstabsabhéngiger Verfahrensschritte, wie der Stromungszustand, die Mikro- und
Makrovermischung und die Transportvorgénge gezogen werden kénnen (Zlokarnik,
2000). Aus diesem Grund wird vielmehr eine allgemeine Betrachtung durchgefiihrt,
um die prinzipielle Machbarkeit des Scale-Ups der beiden Reaktor-Tandems zu er-

ortern und die relevanten Grofen und Herausforderungen zu identifizieren.
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Im Fall des kontinuierlichen Riihrkesselreaktors muss darauf geachtet werden, dass
der Inhalt im grofsem Malfsstab weiterhin gut vermischt ist und hohe Gas-Fliissig-
Stofftransportraten herrschen. Zusétzlich muss eine ausreichende Wéarmeiibertra-
gung sichergestellt werden, wofiir eine zusétzliche Rohrschlange im Behélter vor-
gesehen werden kann. Die Homogenisierung des Inhaltes und die Begasung wurden
im genutzten CSTR und im SBR von einem Begasungsriihrer iibernommen. Im gro-
fseren Mafsstab ist die Begasung der Fliissigphase mittels Begasungsriihrer meist
uniiblich, da die Begasungsrate mit der Drehfrequenz gekoppelt ist und daher fiir ei-
ne ausreichende Begasung hohe Leistungseintriage notwendig sind (Kraume, 2002).
Aus diesen Griinden wird fiir hohe Begasungsraten meist ein Gasverteiler unter-
halb des Riihrers installiert, iiber welchem das Gas innerhalb des Reaktors mithilfe
eines Verdichters zirkuliert wird. Durch diese Entkopplung der Begasung von der
Homogenisierung muss das Rithrwerk nur noch die letzte Aufgabe erfiillen. Fiir die
Ubertragung in den technischen Mafstab wird meist der Leistungseintrag pro Volu-

men oder die Rithrerumfangsgeschwindigkeit beibehalten (Kraume, 2018).

Zur Mafstabsvergroferung von Wendelrohrreaktoren wurden bereits im Abschnitt
4.2.3 einige Hinweise gegeben. Im Fall des in dieser Arbeit genutzten Helixreaktors
muss zusétzlich beachtet werden, dass Kaiser etal. (2017) spezielle Anforderungen
beziiglich der axialen Riickvermischung und zum Gas-Fliissig-Stofftransport stell-
ten. Diese Vorgaben wurden umgesetzt, indem der Reaktor im Taylor-Strémungsre-
gime betrieben wurde, welches sich durch hohe Gas-Fliissig-Stofftransportraten und
minimaler axialer Riickvermischung auszeichnet. Damit sich diese Stromungsform
ausbildet, ist neben der Stromungsgeschwindigkeit und der Oberflichenspannung
der Gas- und Flissigphase, auch der Durchmesser des Rohres entscheidend (Hes-
sel etal., 2009). Im Zuge der Reaktorauslegung fithrten Kaiser etal. (2017) bereits
Voruntersuchungen durch, um den maximalen Rohrdurchmesser zu ermitteln, in
dem das genutzte thermomorphe Losungsmittelsystem noch das Taylor-Stromungs-
regime ausbildet. Dieser maximale Durchmesser wurde im Anschluss fiir die Kon-
struktion des Wendelrohrreaktors verwendet, weshalb eine weitere Vergrofserung des
Rohrdurchmessers zum Erhchen der Produktionskapazitét keine Option ist. Aus
diesem Grund muss, zur Mafsstabsvergroferung des Wendelrohrreaktors, auf das
Numbering-Up zuriickgegriffen werden. Hierzu konnen zum einen mehrere Wendel-
rohrreaktoren parallel miteinander verschaltet werden, wobei alle Einzelreaktoren,
analog zu einem Rohrbiindelreaktor, zentralisiert mit Synthesegas und dem Reakti-

onsmedium versorgt werden. Zum anderen konnen mehrere Produktionsstriange mit
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eigenstandiger Versorgung von Synthesegas und dem Reaktionsmedium parallel und
unabhéngig voneinander betrieben werden. Dies bietet den Vorteil, dass die Produk-
tionskapazitit der Anlage durch Zu- und Abschalten der Stringe angepasst werden
kann. Nachteilig an diesem Ansatz sind die deutlich héheren Investitionskosten fiir
die notwendige Peripherie.

Fiir den nachgeschalteten Riihrkesselreaktor bedeutet das Numbering-Up des Wen-
delrohrreaktors nicht, dass auch die Anzahl der CSTRs erhcht werden muss. Viel-
mehr konnen mehrere Wendelrohrreaktoren zusammen mit einem Riihrkesselreaktor

betrieben werden.

Im Gegensatz zum Wendelrohrreaktor ist die geometrische Skalierung zur Erhéhung
der Produktionskapazitat des zyklisch betriebenen Semibatch-Reaktors moglich. Bei
der Mafstabsvergroferung des SBR muss, analog zum nachgeschalteten kontinuierli-
chen Riihrkesselreaktor, darauf geachtet werden, dass der Inhalt des Reaktors ausrei-
chend durchmischt ist und hinreichende Gas-Fliissig-Stofftransportraten herrschen.
Fiir diese Umsetzung konnen die eingangs erwihnten Punkte fiir das Scale-Up des
kontinuierlichen Riihrkesselreaktors verwendet werden.

Durch die zyklische Betriebsweise miissen bei der Mafsstabsvergrofterung des RSBR
noch weitere Punkte beachtet werden. Fiir den Betriebsablauf bedeutet der grofiere
Mafistab beispielsweise, dass die Zeitspannen fiir die Befiillung und Entleerung des
Reaktors ansteigen. Gleiches gilt fiir die bendtigte Zeit, um den Reaktor zu tem-
perieren. Die Zeitspanne erhéht sich durch das sinkende Oberflichen- zu Volumen-
Verhiltnis, wodurch zwangsweise auch die Betriebstrajektorien des Reaktors ange-
passt werden miissen. Beziiglich der beiden Pufferbehélter ist zu beachten, dass fiir
beide Behélter ein Riihrorgan vorgesehen werden sollte, damit eine homogene Tem-
perierung des gesamten Inhaltes sichergestellt ist.

Ein Problem, welches mit groferem Mafstab des RSBR stérker in den Vordergrund
tritt, ist das grofse Synthesegasvolumen, welches sich fortwidhrend in den beiden
Pufferbehéltern und nach dem Entleeren im Reaktor befindet. Aus sicherheitstech-
nischer Sichtweise sind grofere Synthesegasvolumina immer kritisch zu bewerten und
zu vermeiden, da beide Gase hoch toxisch und extrem entziindbar sind (GESTIS-
Stoffdatenbank, 2020). Falls kein entsprechendes sicherheitstechnisches Konzept fiir
den zyklischen Semibatch-Reaktor ausgearbeitet werden kann, konnte dies das Aus-

schlusskriterium fiir die Uberfithrung in den technischen Mafstab sein.
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Die durchgefiihrte Scale-Up Betrachtung zeigt, dass unterschiedliche Strategien not-
wendig sind, um die Produktionskapazitit der Reaktor-Tandems zu steigern. Durch
das Stromungsregime, in dem der Wendelrohrreaktor betrieben wird, kann keine
geometrische Skalierung des Rohrreaktors vorgenommen werden, weshalb der Num-
bering-Up-Ansatz weiterverfolgt werden muss. Im Gegensatz dazu kann der Mafstab
des zyklisch betriebenen Semibatch-Reaktors vergréfsert werden. Mit zunehmendem
Mafkstab muss aber beachtet werden, dass sich das fortwéhrend im Reaktoraufbau
befindende Synthesegasvolumen ebenfalls vergrofiert und damit zum sicherheitstech-

nischen Problem werden kann.

6.5. Schlussfolgerung

Nach der systematischen Gegeniiberstellung der beiden Reaktor-Tandems stellt sich
abschliefend die Frage, welches der beiden Tandems geeigneter fiir die Hydroformy-
lierung von 1-Dodecen ist. Im Vergleich zu einem einzelnen Riihrkesselreaktor konnte
gezeigt werden, dass mit den Reaktor-Tandems und der Verwendung von optimier-
ten Reaktionsparametern héhere Umsétze und hohere Ausbeuten des Zielproduktes
erreicht wurden. Diese Verbesserung wurde durch eine Desintegration erreicht, wo-
durch eine grofere Anzahl von Freiheitsgraden zur Verfiigung steht. Durch diese
Freiheitsgrade konnen, wie in der Analyse des Reaktionsnetzwerkes in Abschnitt 3.4
gezeigt, einzelne Teilreaktionen in Abhéngigkeit des Reaktionsfortschrittes zielgerich-
tet gehemmt oder gefordert werden, wodurch insgesamt eine grofere Substratmenge
zum Zielprodukt umgesetzt wird. Eine solche Desintegration und damit die Nut-
zung mehrerer Reaktoren ist in der chemischen Industrie nicht uniiblich. In manchen
Féllen, wie der Polymerisation sind mehrere in Reihe geschaltete Reaktoren sogar
erforderlich um eine ausreichende Wérmeabfuhr durch die sich dndernden Stoffpa-
rameter sicherzustellen (Keim, 2006). Fiir andere Anwendungen wie im homogen
katalysierten Dimersol G Prozess wird durch einen nachgeschalteten Rohrreaktor
die Verweilzeit und damit der Umsatz weiter erhoht (Behr, 2008; Cornils et al., 2017).

Auf Basis der Produktausbeuten und Umsétze, die in den untersuchten Szenarien
mit beiden Reaktor-Tandems erreicht wurden (siche Abb. 6.1), kann geschlossen
werden, dass der zyklische Semibatch-Reaktor gefolgt vom Riihrkesselreaktor das
geeignetere Reaktordesign fiir die Hydroformylierung von 1-Dodecen ist. Der Grund
hierfiir ist der geringe Umsatz, der mit dem Wendelrohrreaktor-Tandem mit simu-
liertem Nebenproduktrecyclestrom erreicht wurde. Daher ist bei der Integration des
HCTR-~CSTR-Tandems in den Gesamtprozess mit kontinuierlicher Riickfithrung der
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synthetisierten Dodecen-Isomere damit zu rechnen, dass diese den 1-Dodecen-Um-
satz ebenso negativ beeinflussen. Dies demonstriert, dass bei einer Optimierung der
Reaktionsfithrung immer alle anderen Prozessebenen (siehe Abb. 2.5) beriicksichtigt
werden miissen. Trotz des grofsen Einflusses der Dodecen-Isomere auf den Umsatz im
HCTR-CSTR-Tandem besteht innerhalb des Gesamtprozesses aber eine Moglichkeit
den Umsatz zu steigern, indem die Verweilzeit im nachgeschalteten Riihrkesselreak-
tor erhoht wird. Durch die grofere Zeitspanne werden im CSTR mehr Dodecen-
[somere riickisomerisiert und zum Zielprodukt umgesetzt, sodass daraus eine héhe-
re Tridecanal-Ausbeute resultiert. Dies wurde im Experiment zur Realisierung der
optimalen Reaktionsfiihrung mit dem RSBR-CSTR-Tandem demonstriert, bei dem
die Verweilzeit von 210 min auf 300 min erh6ht wurde, um die durch den Satzbetrieb
verringerte Reaktionszeit zu steigern. Daraus ist ersichtlich, dass das Wendelrohr-
reaktor-Tandem nicht zwangsldufig auf Basis des Reaktionsergebnisses aussortiert
werden muss, weshalb fiir die Beantwortung der eingangs gestellten Frage weitere
Parameter mit einbezogen werden miissen.

Die Betrachtung der Prozessgrundflieftbilder in Abb. 4.11 und Abb. 5.4 sowie der
R&I-Fliefsbilder in Abb. 4.2 und Abb. 5.2 beider Reaktor-Tandems zeigt, dass der
RSBR-CSTR-Aufbau durch die zyklische Betriebsweise deutlich komplexer ist. Aus
diesem Grund und durch die fehlende Automatisierung war der Betrieb des RSBR-
Tandems weitaus aufwendiger als der Betrieb des Wendelrohrreaktors. Die fehlende
Automatisierung wird hier nicht weiter beriicksichtigt da es wie in Abschnitt 6.3
dargelegt technisch moglich ist, den kompletten Betriebsablauf automatisiert durch-
zufithren. Dennoch bringt die zyklische Betriebsweise auch Nachteile mit sich, da alle
Baugruppen fortwahrend Wechselbeanspruchungen hinsichtlich Druck und Tempera-
tur ausgesetzt sind. Aus diesem Grund ist der Verschleift des zyklischen Semibatch-
Reaktors deutlich hoher einzuordnen als die Abnutzung, welche wéhrend des Betrie-
bes des Wendelrohrreaktors auftritt. Dieser Verschleift kam wéahrend der durchge-
fithrten Untersuchungen im Rahmen dieser Arbeit nicht zum Tragen, wird aber eine
Rolle spielen, falls der RSBR in den technischen Mafistab iiberfithrt und iiber lange
Zeitraume betrieben wird.

Die Betriebsweise des zyklischen Semibatch-Reaktors bringt, im Vergleich zum Wen-
delrohrreaktor, auch Vorteile. Beispielsweise konnen die Reaktionsbedingungen fort-
wahrend und kontinuierlich im Betrieb angepasst werden, um Qualitdtsschwankun-
gen der Rohstoffe auszugleichen oder die Reaktionsfithrung weiter zu optimieren.
Dagegen bietet der HCTR nur die Mdoglichkeit, die Reaktionstemperatur entlang
des Reaktors in diskreten Zonen anzupassen, um Schwankungen der Rohstoffquali-
tat auszugleichen. Aus diesem Grund ist das RSBR-Tandem deutlich flexibler als

das Wendelrohrreaktor-Tandem.
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Die durchgefiihrte Scale-Up-Betrachtung der beiden Reaktor-Tandems zeigte, dass
es grundsatzlich moglich ist, beide Tandems in den technischen Mafsstab zu iiber-
fithren. Hierzu miissen aufgrund der speziellen Anforderungen durch die Stromungs-
form im Wendelrohrreaktor aber unterschiedliche Strategien gewéhlt werden. Durch
die Abhéngigkeit der Taylor-Strémung vom Rohrdurchmesser ist es nicht méoglich,
dieses Stromungsregime beizubehalten, wihrend der Rohrdurchmesser skaliert wird
um grofere Durchsétze zu ermoglichen. Aus diesem Grund miissen mehrere Wen-
delrohrreaktoren simultan betrieben werden um grofsere Produktionskapazititen zu
schaffen, was jedoch eine enorme Steigerung der Investitionskosten mit sich bringt.
Im Gegensatz dazu kann eine geometrische Skalierung des zyklisch betriebenen Se-
mibatch-Reaktors durchgefithrt werden. Mit der Uberfiihrung des RSBR in den tech-
nischen Mafstab tritt allerdings ein sicherheitstechnisches Problem immer starker
in den Vordergrund, da sich wihrend des Betriebes fortwihrend ein grofses Synthese-
gasvolumen innerhalb der Anlage befindet, welches zum K. O.-Kriterium des RSBR-

Tandems werden kann.

Die Diskussion zeigt, dass beide Reaktorgeometrien ihre Vorziige und Nachteile be-
sitzen. Das weniger flexible Wendelrohrreaktor-Tandem kann einfach realisiert wer-
den, ist durch seine kontinuierliche Betriebsweise dufserst robust und sicherheits-
technisch als unkritisch einzuordnen. Nachteilig am Wendelrohrreaktor ist die limi-
tierte Produktionskapazitéit, welche nur durch den Parallelbetrieb mehrerer Reak-
toren gesteigert werden kann. Zusétzlich sollte der HCTR aufgrund seiner geringen
Riickvermischung nur fiir die Hydroformylierung von terminalen Olefinen eingesetzt
werden. Das zyklisch betriebene Semibatch-Reaktor-Tandem ist deutlich flexibler,
da die Reaktionsparameter fortwiahrend angepasst werden kénnen. Durch die kom-
plette Riickvermischung im SBR eignet sich das RSBR-CSTR-Tandem auch fiir die
isomerisierende Hydroformylierung. Weiterhin ist, unter der Bedingung eines ausrei-
chenden Sicherheitskonzeptes, die geometrische Skalierung dieses Reaktor-Tandems
moglich, wobei durch die Betriebsweise mit einem deutlich hoheren Verschleift der
Baugruppen zu rechnen ist.

Zusammenfassend kann daraus geschlossen werden, dass das Wendelrohrreaktor-
Tandem besser geeignet ist, wenn ein kontinuierlich betriebener und robuster Pro-
zess angestrebt wird. Dahingegen ist das Tandem mit dem zyklisch betriebenen
Semibatch-Reaktor besser geeignet, wenn im kleinen bis mittleren Produktionsmaf-
stab Rohstoffe mit schwankenden Qualitdtsstandards zu Produkten mit hochster

Qualitat verarbeitet werden miissen.
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7.1. Zusammenfassung

7.1. Zusammenfassung

In dieser Arbeit wurden zwei Reaktor-Tandems fiir die Hydroformylierung von 1-Do-
decen apparativ realisiert, experimentell charakterisiert und miteinander verglichen.
Die Tandems wurden von Kaiser et al. (2017) computergestiitzt ausgelegt und ermog-
lichen mittels zuséatzlicher Freiheitsgrade eine optimierte Reaktionsfithrung, sodass
zielgerichtet die Selektivitdt zum linearen Aldehyd Tridecanal bei hohen Umsétzen
maximiert wird. Bei den beiden Tandems handelt es sich zum einen um einen Wen-
delrohrreaktor gefolgt von einem kontinuierlich betriebenen Riihrkesselreaktor und
zum anderen um einen zyklisch betriebenen Semibatch-Reaktor mit nachgeschalte-
tem CSTR. Die Reaktoren wurden nach den Spezifikationen von Kaiser et al. (2017)
im Miniplantmafsstab konstruiert und kontinuierlich mit geschlossenem Katalysa-
torkreislaufstrom betrieben, um verschiedene Fragestellungen zu beantworten. Da-
bei wurden die Parameter der experimentellen Untersuchungen so gewahlt, dass die
Ergebnisse beider Reaktor-Tandems miteinander vergleichbar sind und zusatzlich
eine Gegeniiberstellung zum bisherigen Benchmark-Prozess ermoglicht wurde, bei
dem ein einzelner Riihrkesselreaktor verwendet worden ist. Fiir die Riickgewinnung
des hochselektiven Rhodium-Katalysators wurde ein thermomorphes Losungsmittel-
system genutzt, wodurch das Losungsmittel, welches den homogenen Katalysator
enthélt, nach der Reaktion mittels Fliissig/Fliissig-Trennung separiert und kontinu-
ierlich zuriickgefiihrt werden kann.

Fiir die Umsetzung der optimalen Reaktionsfiihrung wurde der Wendelrohrreaktor
so ausgelegt, dass der Reaktor im segmentierten Taylor-Stromungsregime betrieben
werden konnte. Durch die helixférmige Aufwicklung des 290 m langen Rohrreaktors
wird auferdem die radiale Durchmischung der Strémung intensiviert und eine sehr
kompakte Bauweise ermoglicht. Der Reaktor wurde mit mehreren Heizzonen aus-
gestattet, wodurch die Reaktortemperatur in diskreten Langenabschnitten optimal
angepasst werden konnte. Die optimale Reaktionsfiihrung wurde mit dem zyklisch
betriebenen Semibatch-Reaktor kontinuierlich umgesetzt, da das Reaktordesign eine
dynamische Anderung der Reaktionsparameter ermoglichte. Damit dieser Satzreak-
tor innerhalb eines kontinuierlichen Prozesses betrieben werden konnte, wurden zwei
Pufferbehélter installiert, wodurch das RSBR-CSTR-Tandem deutlich komplexer
aufgebaut ist als das Wendelohrreaktor-Tandem.

Die experimentellen Ergebnisse zeigen im Vergleich zu einem einzelnen Riihrkesselre-
aktor, dass der 1-Dodecen Umsatz und die Tridecanal Ausbeute mit beiden Reaktor-
Tandems um je bis zu 25 % gesteigert werden kann. Zusatzlich wurden mit beiden
Tandems hohere Raum-Zeit-Ausbeuten erreicht als mit dem einzelnen CSTR obwohl

deutlich grofsere Reaktorvolumina genutzt wurden.

Seite 137



Zusammenfassung und Ausblick

Die abschliefsende Gegeniiberstellung der Reaktor-Tandems deckte deren Vorziige
und Nachteile auf. Das Wendelrohrreaktor-Tandem ist einfach zu realisieren und du-
fserst robust im Betrieb, jedoch ist die Steigerung der Produktionskapazitéat nur {iber
den Parallelbetrieb von mehreren Reaktoren méglich. Allerdings sollte der Rohrreak-
tor durch die fehlende Riickvermischung nur fiir die Hydroformylierung terminaler
Olefine verwendet werden. Das RSBR-CSTR-Tandem ist dagegen deutlich flexibler
im Betrieb, da die Reaktionsbedingungen fortwéhrend nachjustiert werden kénnen.
Weiterhin ist eine geometrische Skalierung des Reaktoraufbaus méglich. Aus sicher-
heitstechnischer Sichtweise muss dabei stets das grofte Synthesegasvolumen beachtet
werden, welches sich fortwahrend im Reaktoraufbau befindet.

Aus dieser Gegeniiberstellung ist ersichtlich, dass das Wendelrohrreaktor-Tandem
bevorzugt werden sollte, falls ein robuster und kontinuierlich betriebener Prozess
angestrebt wird. Im Fall von schwankenden Rohstoffqualitédten und hohen Dodecen-
Isomer-Anteilen ist das Tandem mit dem zyklisch betriebenen Semibatch-Reaktor

zu empfehlen.

7.2. Ausblick

Das in dieser Arbeit entstandene experimentelle Setup wurde von Anfang an sehr
flexibel und in modularer Bauweise konstruiert, wodurch die Reaktoren auch einzeln
betrieben oder beliebig miteinander verschaltet werden konnen. Durch diese hohe
Flexibilitat kann der Miniplantaufbau ohne grofere Umbaumafnahmen fiir weitere
Untersuchungen verwendet werden, wozu nachfolgend einige Anregungen zusammen-

getragen sind:

e Hydroformylierung von anderen Substraten:
Beide Reaktor-Tandems konnen selbstverstandlich auch fiir die Hydroformylie-
rung von Olefinen mit kiirzeren oder langeren Methylenketten verwendet wer-
den. Im Hinblick auf eine Umstellung auf nachwachsende Oleo-Rohstoffe wére
eine Uberpriifung zur Ubertragbarkeit der abgeleiteten Strategien zur nachhal-

tigen Verbesserung des Reaktionsergebnisses auf andere Substrate zielfithrend.

e Weitere homogen katalysierte Reaktionen:
Homogene Katalysatoren bieten ein enormes Potential um chemische Produk-
te hochselektiv herzustellen. Werden zusétzlich die Richtlinien der nachhalti-
gen Chemie mit einbezogen und nachwachsende Rohstoffe genutzt, konnen zu-
kunftstrachtige Prozesse entwickelt werden. Das experimentelle Setup kann da-

zu eingesetzt werden, um die Machbarkeit solcher Prozesse zu demonstrieren,
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wobei zur Riickgewinnung des homogenen Katalysators weiter thermomorphe
Losungsmittelsysteme verwendet werden konnen. Als Modellreaktionen wiirden
sich beispielsweise selektive Hydrierungen, Metathese-Reaktionen, Telomerisie-
rungen, Aminierungen oder auch Tandem-Reaktionen wie die Hydroaminome-
thylierung anbieten. Die Aminierungsreaktionen sind hierbei hervorzuheben,
da beide Reaktionen im Zuge der dritten Forderperiode des InPROMPT-SFBs

naher untersucht werden.

Losungsmittelscreening;:

In dieser Arbeit wurde ein thermomorphes Losungsmittelsystem bestehend aus
n-Decan, n,n-Dimethylformamid und 1-Dodecen verwendet. DMF wurde in der
Européischen Chemikalienverordnung (REACH) als Reproduktionstoxisch ein-
gestuft und in die Liste von besonders besorgniserregenden Stoffen aufgenom-
men (ECHA, 2012). Aus diesem Grund ist damit zu rechnen, dass der Einsatz
von DMF in naher Zukunft eingeschrinkt bzw. unterbunden wird weshalb es
von groffem Interesse ist einen Ersatz zu finden. Im Zuge der Arbeiten von
McBride und Sundmacher (2015) sowie McBride etal. (2016) wurde in der Ar-
beitsgruppe von Prof. K. Sundmacher bereits ein Ansatz entwickelt um TMS-
Komponenten computergestiitzt auszuwahlen. Diese Losungsmittelkandidaten
miissen auf ihre Praxistauglichkeit getestet werden, wozu das experimentelle

Setup sehr gut verwendet werden kann.

Industrie 4.0:

Im Hinblick auf die angestrebte Digitalisierung und Vernetzung chemischer Pro-
duktionsprozesse werden immer mehr Daten anfallen, die zielgerichtet von smar-
ten Algorithmen verarbeitet und analysiert werden miissen. Fiir die Entwick-
lung dieser Algorithmen werden zukunftstrachtige Beispielprozesse benétigt,
wie der Hydroformylierungsprozess welcher in dieser Arbeit untersucht wur-
de. Auf Grundlage dessen und der Tatsache, dass bereits Vorarbeiten fiir die
Anbindung der notwendigen Prozessanalysentechnik in Form der Infrarotspek-
troskopie (siche Anhang E.3) durchgefiithrt wurden, wiirde es sich anbieten, die

Miniplant hierzu einzusetzen.

Neben diesen Anregungen wurden bereits die Planungen abgeschlossen um den zy-

klisch betriebenen Semibatch-Reaktor in einem gréfseren Mafstab (1,01 Reaktorvolu-

men) fiir die reduktive Aminierung von 1-Undecanal unter Nutzung eines mizellaren

Losungsmittelsystems einzusetzen. Hierzu wird der bereits vorhandene Riihrkessel-

reaktor in der MLS-Miniplant der Technischen Universitét Berlin (siehe Illner et al.
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(2018) und Pogrzeba et al. (2015)) mit zwei Pufferbehéltern ausgeriistet, um den zy-
klischen Betrieb zu erméglichen. Weiterhin haben bereits die Arbeiten begonnen, um
den in dieser Arbeit konstruierten der zyklische Semibatch-Reaktor (siche Abb. 5.1)
komplett zu automatisieren, sodass fiir das Entleeren und neu Befiillen des SBR
keine manuellen Eingriffe mehr notwendig sind. Hierzu werden alle relevanten Ab-
sperrhiahne mit pneumatischen Steuerkopfen ausgeriistet und mehrere Vibrations-
grenzschalter in die beiden Pufferbehélter integriert, um den Fiillstand an diskreten

Stellen zu erfassen.
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Abkiirzungen und Symbole

Abkilirzungen und Symbole

Abkiirzungen

Abkiirzung Definition

1C12en 1-Dodecen

1C13al Tridecanal

Abb. Abbildung

acac Acetylaceton

Ar Argon

ATR abgeschwichte Totalreflexion (attenuated total reflection)

bzw. beziehungsweise

BiPhePhos 6, 6'[(3, 3'-Di-tert-butyl-5, 5’-dimethoxy-1, 1’-biphenyl-2, 2'diyl)bis(oxy)]
bis(dibenzo|d, {|[1,3,2]dioxaphosphepin)

CE Conformité Européenne (Européische Gemeinschaft)

CFI Coiled Flow Inverter (Wendelstromungsumkehrer)

CO, Kohlenstoffdioxid

CO Kohlenmonoxid

CSTR kontinuierlicher Riihrkesselreaktor (continuously stirred tank reac-
tor)

DFG Deutsche Forschungsgemeinschaft e.V.

DMF n,n-Dimethylformamid

DSR ideales Stromungsrohr mit Seiteneinspeisung, (distributed /differential
sidestream reactor)

EG Européische Gemeinschaft

EPF Elementare Prozessfunktion

FPA Fluss-Profil-Analyse
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Abkiirzungen und Symbole

Abkiirzung
GC

gel.

Hy

HCTR

HM

HZ

iC12en

iCl13al

ICP-MS

InPROMPT
IR

Kat.

Ko
Komp.
KR

L

MLS

M

MS

Ny

N/A
nC1l2an
n/iso
NMR
Opt.

P

PFR
Prod.
RCH/RP

Definition

Gaschromatographie

gegebenenfalls

Wasserstoff

Wendelrohrreaktor (helically coiled tubular reactor)
Hard-Modell

Heizzone

Dodecen Regioisomere mit der Summenformel: C;3Hs4 und Ausnah-

me von 1-Dodecen

Aldehyd Regioisomere mit der Summenformel: C;3Hs0 und Ausnah-

me von Tridecanal

Massenspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma (inductively

coupled plasma mass spectrometry)
Integrierte chemische Prozesse in fliisssigen Mehrphasensystemen
Infrarot

Katalysator

Kobalt

Komponente

Kriging

Ligand

Mizellares Losungsmittelsystem
Metall

Massenspektroskopie

Stickstoft

nicht verfiigbar, nicht zutreffend
Dodecan

. 1y n1C13al
n/iso-Verhiltnis: 2

nic13al + Nic13al
Kernspinresonanz (nuclear magnetic resonance)

Optimiert

Phosphor

Ideales Stromungsrohr (plug flow reactor)
Produkt

Ruhrchemie/Rhone-Poulenc
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Abkiirzungen und Symbole

Abkiirzung Definition

Ref. Referenz

Rh Rhodium

R&I-Fliefsbild Rohrleitungs- und Instrumenten-Fliefsbild

RSBR zyklisch betriebener Semibatch-Reaktor (repeatedly operated semi-
batch-reactor)

SBR Semibatch-Reaktor

SFB Sonderforschungsbereich

Tab. Tabelle

TMS Thermomorphes Losungsmittelsystem

Lateinische Symbole

Symbol Beschreibung [Einheit|
a Temperaturleitfahigkeit [m?/s]
B Breite [m]
b Ganghohe [m]
b* dimensionslose Wendelsteigung, b* = -5 [—]
C; Dimensionslose Konzentration der Komponente i, C; = Cc—l [—]
Co Anfangskonzentration * [mol/1]
& Konzentration der Komponente i [mol/1]
cf Séttigungskonzentration der Komponente i [mol/1]
[o% Mittlere spezifische isobare Warmekapazitét [J/kg/mol]

Wendeldurchmesser [m]
d Durchmesser [m]
D Mittlerer Kriimmungsdurchmesser, D* = D |1 + (’N%) 2] [m]
D; Diffusionskoeffizient der Komponente i [m? /s
D, Axialer Dispersionskoeffizient [m? /5]
E4 Aktivierungsenergie [kJ /mol|
H Hohe [m]
J Dosierstrom [mol /min; mol/ml/min|
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Abkiirzungen und Symbole

Symbol

=

3

3

ncri1

e e B BN

<H—

Beschreibung [Einheit]|
Hemmungskonstanten [verschiedene Einheiten]
Henry-Konstante [bar ml/mol]
volumetrischer Stoffdurchgangskoeffizient [1/s]

Reaktionsgeschwindigkeitskonstante
fiir die Reaktionsordnung n [m" =3 /mol* ~ 1 /"]

Gleichgewichtskonstante [—]

Lange [m]
Masse [ke]
Massenstrom [ke /]

Vermischungskoeffizient nach Mansour et al., 2018, 2017 [—]

Molare Masse |g/mol]
Molenstrom [mol/s|
Reaktionsordnung [—]
Rithrerdrehzahl [1/min]
Stoffmenge [mol|

Anzahl der 90° Biegungen im CFI [—]

Wérmestrom [J/min]
Allgemeine Gaskonstante [kJ/mol/K]
Radius [m]

Reaktionsrate fiir die jte Reaktion in der Reaktionskinetik nach Hent-

schel et al. (2015) [mol/g/min|
Reaktionsrate fiir die jte Reaktion [mol/1/min]
Raum-Zeit-Ausbeute,
7 en ee X enS a M a
RIZA — M1C12en,Feed<X1C12 1C13aliV11C13al [kg/l/s]
VReaktoercl2en
Wandstérke [m]
Y;
Selektivitét der Substanz i, S; = [mol/mol]
X Edukt
T
Dimensionslose Temperatur, 7 = [—]
TRef.
Temperatur K]
Tiefe [m]
Zeit [s]
Volumen [m?]
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Symbol

Beschreibung
Geschwindigkeit

Volumenstrom

Umsatz der Substanz i, X; =
Stoffmengenanteil der Substanz i, x =
Ausbeute der Substanz i,

v lvil mi(t) —n(t =0)
" Ubdukt MEduke(t = 0)

z
L
Langenabschnitt in axialer Richtung

Dimensionslose Léange, Z =

Griechische Symbole

Symbol
o

8

AG
AHpg

> > 3

R

CI)CIQan

(I>Cl2en

D i

Beschreibung
Wiérmetibergangskoeffizient
Steigungswinkel
Gibbs-Energie

Reaktionsenthalpie
Ve
Va+ VL

Volumetrischer Gasgehalt, eq =
Dynamische Viskositat
Kriimmungsverhaltnis, A\ = D
Wirmeleitfahigkeit
Kinematische Viskositét
Stochiometrischer Koeffizient

Massenverhéltnis Dodecan zu 1-Dodecen,

MnCi12an
(I)C12en =
M1C12en
Massenverhéltnis Dodecen Isomere zu 1-Dodecen,
MiC12en
q)C12en -
M1C12en

Massenverhaltnis der Komponente i im TMS,

my

CDTMS,i -
MpMF + Mp—Decan T mici2en
Dichte

Verweilzeit

[Einheit]
m/s]
[m?/s]

[mol/mol]

[mol/mol]

[mol/mol|

-

[m]

[Einheit|
[W/m?/K]
'

[kJ /mol|
13/moll
[1/1]
[kg/m/s|
-
[W/m/K]
[m?/s]

-

l2/¢]

lg/g]

l2/¢]
[kg/m?|

[min]
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Abkiirzungen und Symbole

Symbol
e

¥

Indizes

Symbol
apol.
Dek.

G

ges.

n

Kat.
krit.

max
n

Opt.

out
PFR
pol.
Flash-P.
r

Ref.

S

tot

Beschreibung

. . . t
Dimensionslose Zeit, © = —
-
Differentielle Selektivitit nach Kaiser etal., 2018,
o= NgebildetesProdukt
Nyerbrauchter Reaktand

Widerstandsbeiwert

Indizes

Apolar

Dekanter

Gas

Gesamt

Komponente /Substanz
hinein

Laufindex fiir die Anzahl chemischer Reaktionen
Katalysator

kritisch

fliissig

maximal
Reaktionsordnung
Optimal

heraus

Ideales Stromungsrohr (plug flow reactor)
Polar
Flash-Pufferbehélter
Radiale Koordinate
Referenz

Leerrohr (superficial)
total

Axiale Koordinate

[Einheit]|
=

[mol/mol]

=
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Abkiirzungen und Symbole

Dimensionslose Kennzahlen

Kennzahl Definition

Bo Bodenstein-Zahl: Bo = uL
Dap Damkohler-Zahl 1. Art bei Sensitivitdtsanalyse: Da; = CCZ T
Day Damkohler-Zahl 1. Art: Da; = TTC;?(;l en,0
De Dean-Zahl: De = Re\/%

. at  Le
Fo Fourier-Zahl: Fo :aﬁ = 3o
Le Lewis-Zahl: Le = D
Nu Nusselt-Zahl: Nu = %
Pr Prandtl-Zahl: Pr = L

pa

Rep Reynolds-Zahl fiir zweiphasige Stromungen: Rey, = (UG—:?%
Re Reynolds-Zahl: Re = %ﬁ
Sc Schmidt-Zahl: Sc = Dii
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A. Technische Kenndaten des Versuchsaufbaus

A. Technische Kenndaten des Versuchsaufbaus

In diesem Abschnitt sind technische Kenndaten des genutzten experimentellen Set-
ups zusammengefasst. Hierzu sind vom Wendelrohrreaktor, dem zyklisch betriebe-
nen Semibatch-Reaktor und vom entstandenen Miniplantaufbau mit dem kontinu-
ierliche Riihrkesselreaktor die relevanten Baugruppen in tabellarischer Form aufge-
listet.

A.1. Wendelrohrreaktor

Tab. A.1 zeigt alle Baugruppen konstruierten Wendelrohrreaktors wobei sich die
Bezeichnungen auf das R&I-Fliefsbild in Abb. 4.2 beziehen. Der Wendelrohrreak-
tor verfiigt liber ein eigenstidndiges Prozessleitsystem auf Basis der Siemens PCS7
(V8.1).

Tabelle A.1. Bauelemente des konstruierten Wendelrohrreaktors.

Bezeichnung  Beschreibung Hersteller Typ
B-001 Reaktor Eigenbau V =20251,
L =290m
BF-091 Pufferbehilter  Eigenbau/Swagelok® V' = 210ml
F-011 bis F-013 Filter Swagelok® 7 Micron
FIRC-121, Massenstrom- Brooks Vs =
FIRC-122 regler Instruments GmbH 15 Nml/min
H-101 bis H-130 Absperrhahn Swagelok® Serie 41 und
Serie 43
PIR-861 bis Druckmessum- ICS Schneider IMP 333
PIR-866 former Messtechnik
GmbH
R-011 bis R-015 Riickschlag- Swagelok®
klappe
TIR-771 bis Thermoelement TC Mess- und Typ K
T-780, TIR 782, Regeltechnik
TIR-786 GmbH, HORST
GmbH
TIR-781 Thermoelement RS Components Typ Pt100
GmbH
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Tabelle A.1. Bauelemente des konstruierten Wendelrohrreaktors (Fortsetzung).

Bezeichnung  Beschreibung Hersteller Typ
W-020 bis Heizschnur, HORST GmbH
W-027 Heizmanschette
Y-361, Y-362 Hahn mit Swagelok® Serie 43
pneumatischem
Antrieb

A.2. Zyklisch betriebener Semibatch-Reaktor

Die Baugruppen des konstruierten zyklisch betriebenen Semibatch-Reaktors sind in
Tab. A.2 gelistet. Die genannten Bezeichnungen beziehen sich auf das R&I-Fliefbild
in Abb. 5.2. Das Reaktormodul wird mit Hilfe eines eigenstdndigen Prozessleitsys-
tems auf Basis der Siemens PCS7 (V8.1) gesteuert.

Tabelle A.2. Bauelemente des konstruierten zyklischen Semibatch-Reaktors.

Bezeichnung  Beschreibung Hersteller Typ
B-001 Reaktor Biichi AG mini clave
V' =200ml
BF-002, BF-003  Pufferbehilter — Eigenbau/Swagelok® ¥ = 210ml
BF-004 Substrat Swagelok® V = 142ml
Vorlagebehalter
F-001 bis F-003 Filter Swagelok® 7 Micron
FIRC-111, Massenstrom- Brooks Vs = 1 N1/h
FIRC-112 regler Instruments GmbH
H-001 bis H-027 Absperrhahn Swagelok® Serie 41 und
Serie 43
M-001 Antriebsmotor Biichi AG cyclone 075
P-521 Hochdruck- KNAUER Smartline 1000,
kolbenpumpe Wissenschaftliche Vmw =
Gerdte GmbH 50 ml/min
P-522, P-523 Hochdruck- KNAUER Smartline 1050,
kolbenpumpe Wissenschaftliche me =
Gerdte GmbH 10 ml/min
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Tabelle A.2. Bauelemente des konstruierten RSBR (Fortsetzung).
Bezeichnung  Beschreibung Hersteller Typ
PC-651 Vordruck- Bronkhorst Nord Ve =
regelventil GmbH 47 Nml/min
PC-652, PC-653 Vordruck- Swagelok® Serie KDP
regelventil
PIR-852 bis Druckmessum- ICS Schneider IMP 333
PIR-856, former Messtechnik
PIR-858 GmbH
PIR-857 Druckmessum- KELLER Serie 23SYFEi
former Gesellschaft fiir
Druckmesstechnik
mbH
R-001 bis R-006 Riickschlag- Swagelok®
klappe
TIR-751 bis Thermoelement TC Mess- und Typ K
T-756 Regeltechnik
GmbH
TIR-757, Thermoelement RS Components Typ Pt100
TIR-758, GmbH, Biichi AG
TIR-759
W-011, W-012 Thermostat Julabo GmbH FP40-HL
W-021 bis Heizband, HORST GmbH,
W-026 Heizschnur Winkler GmbH
X-001 Berstscheibe Rembe® GmbH Pmaz =00 bar
Safety + Control
Y-311, Y-312, Magnetventil Biirkert GmbH &  Serie 0255, Serie

Y-351 bis Y-353

Co. KG

2400

A.3. Miniplantaufbau mit kontinuierlichem Riihrkesselreaktor

Neben den beiden Reaktormodulen ist im Rahmen dieser Arbeit auch ein Miniplant-
setup entstanden, welches den kontinuierlichen Riihrkesselreaktor, einen Dekanter
sowie die Gas- und Losungsmittelversorgung beinhaltet. Alle relevanten Baugrup-
pen sind in Tab. A.3 aufgelistet wobei sich die genannten Bezeichnungen auf das
R&I-Fliefsbild in Abb. 4.3 beziehen. Dieser komplette Miniplantaufbau wird iiber
ein Siemens PCS7 (V8.1) Prozessleitsystem gesteuert.

Seite 179



Anhang

Tabelle A.3. Bauelemente des Miniplantaufbaus mit dem kontinuierlichen Riihr-

kesselreaktor.
Bezeichnung  Beschreibung Hersteller Typ
A-001 Waage Mettler Toledo Momaz = 3 Kg
GmbH
A-002 bis A-004 Waage Sartorius AG Momaz = 12Kkg
B-001 Reaktor Biichi AG versoclave Typ
4,V =101
B-002 Substrat Swagelok® V =0,2851
Vorlagebehilter
B-003 Dekanter Biichi AG versoclave Typ
4,V =101
BF-001 bis Vorlagebehalter DWK Life Sciences V = 250 ml,
BF-003 CmbH (Duran®) V =50L
BP-001 Produktbehélter DWK Life Sciences V =5,01
CmbH (Duran®)
FC-621 Durchflussregler ~ Bronkhorst Nord 14, = 18kg/h
GmbH
FC-622, FC-623 Durchflussmesser  Bronkhorst Nord Mimar =18kg/h
GmbH
H-21, H-22, Absperrhahn Swagelok® Serie 41 und
H-31, H-103, Serie 43
H-161, H-201 bis
H-218, H-301
bis H-310,
H-622, H-623
H-101, H-102, Dosierventil Swagelok® Serie M
H-351 bis H-354
LBS-881 Vibrationsgrenz- ACS-CONTROL- SCM-300
schalter SYSTEM GmbH
M-001 Antriebsmotor Biichi AG cyclone 300
P-501 bis P-505 Hochdruck- KNAUER Smartline 1050,
kolbenpumpe Wissenschaftliche Azura P4.18S,
Gerdte GmbH Vmax =
10 ml/min
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Tabelle A.3. Bauelemente des Miniplantaufbaus mit dem kontinuierlichen Riihr-
kesselreaktor (Fortsetzung).

Bezeichnung  Beschreibung Hersteller Typ
PC-304 Uberstrémventil Swagelok® Offnungsdruck
24,1 bar
PC-604 Vordruck- Bronkhorst Nord Vmaw =
regelventil GmbH 47 Nml/min
PC-802 Vordruck- Brooks Viaw =
regelventil Instruments GmbH 40 Nml/h
PIR-101, Druckmessum- ICS Schneider IMP 333
PIR-801 bis former Messtechnik
PIR-806 GmbH
PIR-701 Druckmessum- KELLER Serie 23SYEi
former Gesellschaft fiir
Druckmesstechnik
mbH
R-311 bis R-317, Riickschlag- Swagelok®
R-351 bis R-355 klappe
TIRC-704, Thermoelement TC Mess- und Typ K
TIRC-708 Regeltechnik
GmbH
TIR-701, Thermoelement Biichi AG Typ Pt100
TIR-709
V-001, V-002 Verdichter Maximator GmbH  bis 61 bar (abs)
V-003 Vakuumpumpe ILMVAC GmbH
VO0CO, V1CO, Massenstromregler Brooks Ve = 1 N1/h,
VOH2, V1H2 Instruments GmbH Viaw =
15Nml/h
W-001, W-005 Thermostat Julabo GmbH FP40-HL, CF41
W-010, W-011 Heizband HORST GmbH
X-200, X-300 Berstscheibe Rembe® GmbH Pmaz =00 bar

Safety + Control
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Tabelle A.3. Bauelemente des Miniplantaufbaus mit dem kontinuierlichen Riihr-
kesselreaktor (Fortsetzung).

Bezeichnung  Beschreibung Hersteller Typ
Y-301 bis Hahn mit Swagelok® Serie 43
Y-305, Y-311 pneumatischem
bis Y-318, Antrieb
Y-340, Y-341

B. Miniplant der Technischen Universitat
Dortmund (Zagajewski, 2015; Zagajewski et al.,
2014a)

Die Experimente mit dem RSBR in den Abschnitten 5.3.1 und 5.3.2 wurden an
der Technischen Universitdt Dortmund in Kooperation zum Lehrstuhl fiir Techni-
sche Chemie von Prof. Vogt durchgefiihrt. Der Versuchsaufbau, bestehend aus einem
Riihrkesselreaktor und einem Dekanter, ist nachfolgend kurz beschrieben.

Der Riihrkesselreaktor wurde aus einem 11 Autoklaven mit Schaugldsern und Heiz-
mantel konstruiert. Fiir die Homogenisierung und Begasung der Fliissigphase wird
ein Blattriihrer genutzt. Das Synthesegas wird mithilfe zweier Massenstromregler
in den Reaktor dosiert. Der Reaktor ist iiber ein Uberlaufrohr mit dem Dekanter
(V = 495ml) verbunden, wodurch das Fliissigvolumen des CSTR auf ca. 330 ml
fixiert ist. Zum Druckausgleich zwischen dem CSTR und dem Dekanter sind die
Gasphasen beider Behélter miteinander verbunden.

Der Dekanter ist im Inneren mit Barrieren ausgestattet, um Kurzschlussstromungen
zu unterbinden. Der Behélter wird iiber einen Mantel von einem externen Thermo-
staten temperiert. Die Produktphase wird iiber ein Uberlaufrohr aus dem Dekanter
entnommen. Die Entnahme erfolgt mithilfe eines Fliissigkeitsdetektors, der ein Ma-
gnetventil schaltet, wenn die Verbindungsleitung zwischen dem Detektor und dem
Uberlaufrohr gefiillt ist. Die aus dem Prozess entnommene Produktphase wird zu-
erst in einen separaten Behalter entspannt, welcher wiederum mit einem weiteren
Behélter gekoppelt ist, um die Produktphase letztendlich aufzusammeln. Das Ge-
wicht dieses Behélters wird kontinuierlich von einer Waage erfasst.

Analog zur Produktphase wird auch die Katalysatorphase iiber ein Uberlaufrohr
aus dem Dekanter entnommen. Hierzu wurde ebenso ein Fliissigkeitsdetektor und

ein Magnetventil in der Austrittsleitung installiert. Fiir die durchgefiihrten Expe-
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rimente musste diese Vorrichtung modifiziert werden, damit die Katalysatorphase
kontinuierlich in den Feed-Pufferbehilter des RSBR gefordert werden konnte. Hier-
zu wurde nach dem Magnetventil ein weiterer Pufferbehélter installiert, worin sich
die Katalysatorphase sammelt. Im Anschluss wurde eine Hochdruckkolbenpumpe
genutzt um die Katalysatorphase kontinuierlich aus diesem Behélter in den Feed-
Pufferbehilter des RSBR zu fordern. Direkt nach der Pumpe wurde ein Uberstrom-
ventil installiert, um die negative Druckdifferenz zwischen Dekanter (20bar) und
Feed-Pufferbehélter (4-6bar) zu kompensieren. Zur Losungsmittelversorgung des
Reaktors (n-Decan, Katalysator Make-Up) stehen zwei Kolbenpumpen zur Verfii-
gung, wobei die Vorlagebehélter der Pumpen zur Uberwachung der Férderstréme
kontinuierlich gewogen werden.

Der Miniplantaufbau verfiigt weiterhin iiber einen Gaschromatograph, welcher auto-
matisch in 60 min Intervallen Proben aus der Produktphase des Dekanters entnimmt.
Zur Steuerung aller elektronischen Bauteile und Erfassung der Messsignale wurde
ein Prozessleitsystem auf LabVIEW-Basis programmiert. Nihere technische Infor-
mationen zum Aufbau der Miniplant sind in Zagajewski (2015) und Zagajewski et al.
(2014a) zu finden.

C. Experimentelle Vorgehensweisen

Nachfolgend sind die Vorgehensweisen zur Synthese der Dodecen-Isomer Mischungen
und der durchgefiihrten Miniplant-Experimente beschrieben. Die dabei genannten
Bezeichnungen der Apparate und Bauteile beziehen sich auf die Fliektbilder in den
Abb. 4.2, 4.3 und 5.2.

C.1. Synthese der Dodecen-lsomer Gemische (Jokiel etal.,
2019b)

Fiir die Experimente mit dem simulierten Nebenproduktrecycle wurde zusatzlich ein
Gemisch von Dodecen-Isomeren in den Prozess gefordert. Da kein Isomer-Gemisch
kommerziell erworben werden konnte, wurde 1-Dodecen isomerisiert. Die Versuchs-
vorgehensweise ist im Folgenden kurz beschrieben.

Fiir die Isomerisierung wurde der Riihrkesselreaktor des Miniplantaufbaus (siehe
Abschnitt 4.1.2) genutzt. Zu Beginn wurde der Reaktor mehrfach evakuiert und mit
dem Schutzgas Argon gespiilt. Im Anschluss wurden 232g DMF, 348 ¢ n-Decan,
145g 1-Dodecen, 0,0222g Rh(acac)(CO), und 0,2234¢g BiPhePhos mittels Vaku-
um in den Reaktor gegeben und der Riihrer eingeschaltet (n = 7501/min). Zum
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Aktivieren des Katalysators wurde der Reaktor dreimal mit Synthesegas (zco =
0,5 mol/mol) gespiilt und wieder evakuiert. Im Anschluss wurde der Reaktor mit
10bar (abs) Argon beaufschlagt und auf eine Temperatur von 388 K geheizt. Nach
Erreichen dieser Temperatur wurden in Abstdnden von 20, 50 und 90 min Proben
aus dem Reaktor entnommen. Die Proben wurden direkt mit 2-Propanol als Phasen-
vermittler verdiinnt, um das thermomorphe Losungsmittelsystem in den einphasigen
Zustand zu iiberfiihren. 120 min nach Erreichen der Reaktionstemperatur wurde der
Reaktor abgekiihlt und entspannt. Die Reaktionsmischung wurde unter Argon At-
mosphére in einen Scheidetrichter iiberfiithrt, um die katalysatorhaltige DMF-Phase
abzutrennen.

Die entnommenen Proben wurden mittels GC und GC/MS analysiert, um deren Zu-
sammensetzung zu ermitteln. Dabei wurde festgestellt, dass bereits nach 20 min Re-
aktionszeit kaum noch 1-Dodecen vorhanden war. Insgesamt bestand die Mischung

aus 29-30 wt% Dodecen-Isomeren und enthielt weniger als 1 wt% DMF.

C.2. HCTR-CSTR Experimente

Nachfolgend ist kurz die Durchfiihrung der HCTR-CSTR-Experimente erlautert.
Die beschriebenen Vorgehensweisen in Anhang C.2.1 bis C.2.4 gelten generell auch
fiir die beiden Experimente, bei denen nur der Wendelrohrreaktor genutzt wurde
und bei dem der Nebenproduktrecyclestrom simuliert wurde. Zusétzliche Hinweise
zu den Experimenten, bei dem nur der Wendelrohrreaktor genutzt wurde und mit
simuliertem Nebenproduktrecyclestrom, sind in Anhang C.2.6 und Anhang C.2.7 zu
finden.

C.2.1. Vorbereitungen

Vor jedem Experiment wurde ein Drucktest mit einem geeignetem Schutzgas (bspw.
Stickstoff oder Helium) des kompletten Setups (Wendelrohrreaktor, Rithrkesselreak-
tor, Dekanter, Gas- und Losungsmittelversorgung) durchgefiihrt.

Weiterhin wurde das komplette Setup im Zuge der Vorbereitungen mit Vakuum
beaufschlagt und alle beheizbaren Behélter und Rohrleitungen auf deren Maximal-
temperatur erwdrmt um noch vorhandene Losungsmittelreste zu verdampfen. Diese
Bedingungen wurden ca. 4-8 h aufrechterhalten, wobei die Anlage zwischendurch
immer wieder mit Schutzgas gespiilt und erneut unter Vakuum gesetzt wurde. Im
Anschluss wurde die komplette Anlage mehrfach mit Argon gespiilt, um alle Fremd-

gase zu entfernen.
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C.2.2. Anfahren der Anlage

Zum Start des Experimentes wurden zuerst die Datenaufzeichnungen der Prozess-
leitsysteme aktiviert. Im Anschluss wurden die Heizungen des Wendelrohrreaktors
(W-020 - W-027), der Verbindungsleitungen (W-010, W-011) und der Thermostat
des Dekanters (W-005) eingeschaltet um die Apparate/Leitungen auf die entspre-
chenden Temperaturen zu heizen bzw. zu kiihlen. Aufserdem wurden die Vorlagebe-
hélter fiir 1-Dodecen, n-Decan und der Katalysatorlosung befiillt, die Schutzgasspii-
lungen dieser Behalter eingeschaltet und die zugehorigen Feed-Pumpen entliiftet.

Zum Anfahren der Anlage wurde im Riihrkesselreaktor (B-001) zuerst eine Semi-
batch-Reaktion mit 600 g Reaktionsmischung gestartet, um mit diesem Inhalt den
Dekanter (B-003) zu fiillen. Vor der Befiillung des Riihrkesselreaktors wurde er sechs-
mal mit Argon gespiilt und evakuiert. Im Anschluss wurde die Katalysatorphase,
bestehend aus DMF, Katalysator-Precursor und BiPhePhos, mit Hilfe von Vakuum
iiber Hahn H-218 in den Reaktor gegeben. Die Katalysatorlosung wurde davor fiir
ca. 10 min ins Ultraschallbad gestellt, um die Feststoffe komplett aufzulosen. Nach
der Befiillung des Reaktors mit der Katalysatorphase, wurde auf die gleiche Weise
das n-Decan in den Reaktor gegeben. Im Anschluss wurde der Riihrer eingeschal-
tet (650 1/min). Um den Katalysator zu aktivieren und noch geléste Fremdgase in
der Reaktionslosung zu entfernen wurde der Reaktor dreimal abwechselnd evaku-
iert (p ~520 mbar (abs)) und mit ca. 0,1 bar Synthesegas (xco = 0,5 mol/mol iber
Hahn H-201) beaufschlagt. Nach der letzten Evakuierung wurde der Hahn (H-205)
zwischen dem Riihrkesselreaktor (B-001) und dem Substrat Vorlagebehélter (B-002)
geschlossen und der Reaktor mit 14 bar (abs) Synthesegas beaufschlagt. Der Ther-
mostat W-001 wurde im Anschluss eingeschaltet, um den Reaktor auf 378 K zu
erwarmen. Wahrenddessen wurde das 1-Dodecen iiber den Hahn H-216 mithilfe von
Vakuum in den Vorlagebehélter B-002 gefiillt. Der Behéalter wurde ebenfalls drei-
mal mit Synthesegas {iber Hahn H-215 gespiilt und evakuiert. Nach dem Erreichen
der gewiinschten Reaktortemperatur wurde der Synthesegasdruck im Reaktor auf
18,5bar (abs) und im Vorlagebehélter auf 24 bar (abs) erhoht. Mit dem Erreichen
des Gasdruckes im Vorlagebehélter B-002 wurde der Hahn H-205 zwischen dem
Behélter und dem Reaktor gedffnet und die Hydroformylierungsreaktion gestartet.
Der wéhrend der Reaktion abnehmende Gasdruck wurde durch den Druckregler im
Prozessleitsystem ausgeregelt, sodass die Reaktion isobar bei 20 bar (abs) abléuft.
Nach ca. 15 min wurde die Temperatur des Riihrkesselreaktors und die Feed-Gaszu-
sammensetzung auf die Betriebswerte des jeweiligen Experimentes verdndert. Der

Dekanter (B-003) wurde, vor seiner Befiillung mithilfe der beiden Massenstromregler
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FIC-V1H2 und FIC-V1CO mit einem Synthesegasdruck (zco = 0,5mol/mol) von
13bar (abs) beaufschlagt. Das elektronische Druckregelventil PC-604 wurde vorab
auf den gleichen Wert eingestellt. Nachdem der Druck erreicht wurde, wurden die
Héhne H-212; Y-351 und H-304 geoffnet und der Massenstromregler FIRC-621 mit
Forderstrom zwischen 90-150 g/h eingeschaltet um den Dekanter (B-003) zu fiillen.

In der Zeitspanne der Befiillung des Dekanters, wurde Hahn H-104 gedffnet um
den Wendelrohrreaktor mithilfe der beiden Massenstromregler (FIC-121, FIC-122)
mit Synthesegas zu beaufschlagen. Als Zusammensetzung wurde die Gaszusammen-
setzung des jeweiligen Experimentes gew#hlt. Wahrend der Druckbeaufschlagung
wurde fortwéhrend das mechanische Vordruckregelventil PC-661 am Ausgang des
Reaktors eingestellt.

Nachdem der Fiillstand im Dekanter in der Mitte des Schauglases zu sehen war, wur-
de der Wendelrohrreaktor in Betrieb genommen. Hierzu wurden die Hahne (H-106,
H-111 H-117, H-118, H-119) am Wendelrohrreaktor gedffnet, Feed-Pumpen fiir die
DMF-Katalysatormischung (M-501), fiir das n-Decan (M-502) und fiir das 1-Dode-
cen (M-502) und die beiden Massenstromregler des Wendelrohrreaktors (FIC-121,
FIC-122) eingeschaltet. (Je nach Experiment wurde das n-Decan mit dem 1-Dodecen
vermischt und zusammen tiber die Pumpe M-502 in den Prozess gefordert.) Mit dem
Einschalten der Pumpen wurde ebenfalls Hahn H-623 und H-202 am Riihrkesselre-
aktor geoffnet. Die Massenstrome wurden so eingestellt, dass der Gesamtstrom dem
angestrebten Gesamtdurchsatz der Anlage entspricht. Alle Vorlagenbehélter und der
Produktbehélter wurden wihrend des gesamten Experimentes mit dem Schutzgas
Argon gespiilt.

Als Néchstes wurde darauf gewartet, dass entweder die Katalysatorphase im De-
kanter die gewiinschte Fiillhohe (Mitte Schauglas) erreicht oder der Fliissigkeitsde-
tektor (LBS-881) fiir die maximale Fiillhéhe des Dekanters anschlidgt. Im ersten
Fall wurde der Katalysatorrecyclestrom geschlossen indem die Hahne H-307, Y-305,
H-622, Hahn H-119 (Wendelrohrreaktor) geoffnet, Pumpe M-505 eingeschaltet und
die DMF-Vorlage gegen die DMF-Make-Up-Vorlage getauscht. Zusétzlich wurden
die Feedstrome des Make-Ups, n-Decan und 1-Dodecen auf die entsprechenden Pro-
zesswerte angepasst. Falls zuerst der maximale Fiillstand erreicht wurde, wurde die
Produktpumpe (M-504) und der Fiillstandsregler eingeschaltet und im Anschluss
der Katalysatorrecyclestrom geschlossen. Zusétzlich musste darauf geachtet werden,
dass die Fiillhthe im Riihrkesselreaktor die gewiinschte Hohe erreicht (dufere Mar-
kierung), sodass der Massenstrom des Reglers FICR-621 auf den entsprechenden

Prozesswert eingestellt werden konnte.
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C.2.3. Betrieb der Anlage

Wiéhrend des Anlagenbetriebes wurden alle 30 min bestimmte Betriebsparameter,
wie Gewichte der Vorlagenbehélter, die Fiillhhen im CSTR und Dekanter sowie
Driicke und Temperaturen in den Reaktoren und des Dekanters dokumentiert. Hier-
durch wurde der Betriebszustand der Anlage fortwahrend tibersichtlich zusammen-
gefasst, sodass die Parameter sehr leicht mit den jeweiligen Sollwerten verglichen
und gegebenenfalls nachjustiert werden konnten.

Zuséatzlich wurden wahrend des Experimentes in bestimmten Zeitabstdnden Proben
aus den Reaktoren, dem Dekanter und dem Katalysatorrecyclestrom entnommen
und deren Zusammensetzung mittels Gaschromatographie bzw. GC/MS (siche An-
hang E.1 und E.2) untersucht.

C.2.4. Abfahren und Reinigung der Anlage

Im Zuge des Abfahrens wurde die Anlage direkt mit 2-Propanol zum Reinigen be-
fillt. Zum Abfahren wurden zuerst die Feedpumpen (M-501, M-502, M-503) ab-
gestellt. Im Anschluss wurden die Vorlagebehélter mit 2-Propanol gefiillt und die
Pumpen erneut mit den vorherigen Forderstromen eingeschaltet. Zusétzlich wur-
de der Katalysatorkreislauf durch das Abstellen von Pumpe M-505 unterbrochen
und der Forderwert der Produktpumpe (M-504) erhoht, damit der Dekanter nicht
iberlauft. Nach ca. 60 min wurde der CO- und Hs-Strom in den Wendelrohrreak-
tor, den Dekanter und in den Riihrkesselreaktor gestoppt. Hierdurch konnten die
Feedstrome auf die maximalen Forderraten der Pumpen erhéht werden. Der Strom
(FIRC-621) zwischen dem Riihrkesselreaktor und dem Dekanter wurde ebenfalls er-
hoht. Im Anschluss wurde der Dekanter entspannt (H-305), mehrfach mit Stickstoff
gespiilt (H-303), die Produktpumpe gestoppt und der Inhalt des Dekanters tiber ein
Tauchrohr (H-310) abgelassen. Die Temperatur im Dekanter wurde auf >343 K er-
hoht. Sobald der Dekanter wieder mit ausreichend Fliissigphase gefiillt war, sodass
der Uberlaufgrenzschalter (LBS-881) anspringt, wurde die Katalysatorkreislaufpum-
pe (M-504) eingeschaltet um auch die Leitungen des Recyclestroms zu spiilen. Mit
dem Einschalten von Pumpe M-504 wurden die Strome der Feedpumpen (M-501,
M-502, M-503) reduziert und an die Forderrate der Produktpumpe (M-504) ange-
passt. Diese Einstellungen wurden fiir mindestens 60 min beibehalten. Im Anschluss
wurden alle Thermostate und Heizungen abgestellt. Wahrend der Spiilung der Anla-
ge mit 2-Propanol, wurde der Synthesegasdruck im Riihrkesselreaktor langsam mit-
hilfe des elektronischen Druckregelventils (PC-802) in die Abgasleitung entspannt.

Nachdem der Druck im Reaktor komplett abgebaut war, wurde das sich noch in den

Seite 187



Anhang

Versorgungsleitungen befindende Gas mit den Massenstromreglern (FIRC-VOCO
und FIRC-VOH2) in den Riihrkessel iiberfithrt und ebenfalls in die Abgasleitung
entspannt. Durch das Offnen der Absperrhihne Y-316 und Y-318 wurden abschlie-
Kend alle Gasversorgungsleitungen mit Stickstoff gespiilt. Der Wendelrohrreaktor
wurde ebenso iiber Hahn H-129 mit Schutzgas gespiilt. Abschlieffend wurde die Da-
tenaufzeichnung des Prozessleitsystems ausgeschaltet.

Nach dem Abkiihlen aller Bauteile wurde das 2-Propanol abgelassen, der Reaktor
und Dekanter geoffnet und auf Riickstdnde untersucht. Um das 2-Propanol aus
den Leitungen zu entfernen wurden alle Heizungen erneut eingeschaltet und das
verdampfte 2-Propanol mithilfe von Vakuum aus der Anlage entfernt. Neben die-
ser Reinigung wurden der Riihrkesselreaktor und der Dekanter noch zusétzlich mit

2-Propanol gefiillt bei mindestens 363 K fiir ca. 90 min ausgekocht.

C.2.5. Start- und Stopp-Prozedur zum pausieren des Betriebes iiber Nacht

Die Experimente in den Abschnitten 4.4.1 und 4.4.2 wurden iiber Nacht unterbro-
chen. Die durchgefiihrte Abschaltprozedur am Abend und Anfahrprozedur am dar-

auffolgenden Morgen sind in den folgenden beiden Abschnitten kurz beschrieben.

Abfahrprozedur Die Miniplant wurde abgefahren, indem zuerst die Feedpumpen
(M501, M-502, M-503) abgestellt wurden. Im Anschluss wurden die Gasstrome in
den Wendelrohrreaktor (FIC-121 und FIC-122), Riihrkesselreaktor (FIRC-VOCO
und FIRC-VOH2) und Dekanter (FIRC-V1CO und FIRC-V1H2) gestoppt. Nach
dem Stoppen aller Feedstrome wurden die Kreislaufstrome durch Ausschalten der
Katalysatorpumpe (M-505) und des Massenstromreglers (FIRC-621) unterbrochen
und die Produktpumpe (M-504) ausgeschaltet.

Nach dem Abstellen aller Stréme wurden alle Ein- und Ausginge des Wendelrohr-
reaktors (H-104, H-106, H-111, H-117, H-118, H-119, H-128), des Riihrkesselreak-
tors (H-623, H-201, H-202, H-215, H-212) und des Dekanters (H-301, H-304, H-306,
H-307, H-622) verschlossen. Im Anschluss wurden die Gewichte der Vorlagenbehél-
ter, die Fiillhohen im CSTR und Dekanter, Driicke und Temperaturen der Reaktoren
und des Dekanters notiert. Abschlieffend wurde die Schutzgasspiilung der Vorlage-
behélter und des Produktbehélters unterbrochen (H-300), die Ansaugschlduche der
Feedpumpen aus den Vorlagebehéltern entfernt, die Behélter verschlossen und die

Datenaufzeichnung der Prozessleitsysteme neu gestartet.
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Anfahrprozedur Vorbereitend wurde eine neue Katalysator Make-Up-Vorlage an-
gesetzt. Im Anschluss wurde die Datenaufzeichnung der Prozessleitsysteme neu ge-
startet sowie die Driicke, Temperaturen und Fiillstinde der Reaktoren und des De-
kanters notiert. Als Néchstes wurde die Schutzgasspiilung der Vorlage- und des Pro-
duktbehélters wieder eingeschaltet (H-300), die Ansaugschlduche der Pumpen in die
Behélter gegeben und die Pumpen entliiftet. Im Anschluss wurden die Héhne fiir die
Synthesegasversorgung des Riihrkesselreaktors (H-215) und des Dekanters (H-301)
geoftnet. Falls erforderlich wurden die Driicke der beiden Reaktoren und des Dekan-
ters mithilfe der jeweiligen Massenstromregler auf die angestrebten Betriebsdriicke
erhoht. Vor dem Anfahren wurden alle Driicke, Temperaturen und die Gewichte
der Vorlagebehalter notiert. Im Anschluss wurden die Hahne H-623, H-202, H-212
am Riihrkesselreaktor, H-304, H-306, H-307, H-622 am Dekanter und H-104, H-106,
H-111, H-117, H-118, H-119, H-128 am Wendelrohrreaktor gedffnet. Zum Anfah-
ren der Anlage wurden zuerst die Massenstromregler fiir das Synthesegas in den
Wendelrohrreaktor (FIRC-121, FIRC-122), dem Riihrkesselreaktor (FIRC-VOCO,
FIRC-VOH2) und dem Dekanter (FIRC-V1CO, FIRC-V1H2) angestellt. Im An-
schluss wurde die Katalysatorkreislaufpumpe (M-505) eingeschaltet und die Feed-
strome in den Wendelrohrreaktor durch das Einschalten der Pumpen (M-501, M-502,
M-503) aktiviert. Abschlieflend wurde der Strom zwischen dem Riihrkesselreaktor
und dem Dekanter durch das Einschalten des Massenstromreglers FIRC-621 und
der Produktpumpe M-504 eingeschaltet. Nach der Wiederinbetriebnahme der Anla-

ge wurden alle Strome tiberpriift und gegebenenfalls nachjustiert.

C.2.6. Alleinbetrieb des Wendelrohrreaktors (Abschnitt 4.4.1)

Fiir dieses Experiment wurde der Riihrkesselreaktor aus dem Prozess genommen und
der Wendelrohrreaktor iiber den Beipass (H-308) direkt mit dem Dekanter (B-003)
verbunden. Zum Anfahren der Anlage wurde der Helixreaktor (H-101, H-109, H-110,
H-129, H-130) und der Dekanter (H-303, H-309) mehrfach mit Argon gespiilt und eva-
kuiert, um Fremdgase zu entfernen. Im Anschluss wurden alle Heizungen des Wendel-
rohrreaktors (W-020 bis W-024, W-027) und der Thermostat des Dekanters (W-005)
eingeschaltet um beide Apparate auf die jeweiligen Betriebstemperaturen zu erwér-
men bzw. zu kiihlen. Nachdem diese Temperaturen erreicht worden sind, wurde
Hahn H-104 gedffnet und der Synthesegasdruck im Helixreaktor auf 21 bar (abs)
(xco = 0,5mol/mol) mithilfe der beiden Massenstromregler FIC-121 und FIC-122
erhoht. Wéhrenddessen wurde das Vordruckregelventil PC-661 am Ausgang des
Reaktors fortlaufend eingestellt. Parallel dazu wurde das Druckregelventil PC-604
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am Dekanter auf 13 bar (abs) eingestellt, H-301 geoffnet und der Synthesegasdruck
im Dekanter mithilfe der Massenstrommesser FICR-V1CO und FIRC-V1H2 auf
13bar (abs) (zco = 0,5mol/mol) erhdht. Nach Erreichen des Druckes im Dekanter
wurden die beiden Massenstrommesser FIRC-V1CO und FIRC-V1H2 ausgeschaltet
und Hahn H-301 geschlossen.

Nachdem die Driicke erreicht worden sind, wurde die Schutzgasspiilung der Vorlage-
behélter (H-103) eingeschaltet, die Betriebsstrome an den beiden Massenstromreg-
lern des Helixreaktors (FIC-121, FIC122) eingestellt, die Hihne H-106, H-109, H-111,
H-117, H-118, H-119, H-304, H-305 geoftnet, die Feed-Pumpen fiir DMF mit gelos-
tem Katalysator (M-501), n-Decan (M-502), und 1-Dodecen (M-503) eingeschaltet.
Mithilfe der Waagen (A-001, A-002, A-003) wurden die Strome entsprechend ange-
passt, dass der spéter angestrebte Gesamtdurchsatz erreicht wurde. Nachdem die
Phasengrenze der Katalysatorphase die Mitte des Schauglases im Dekanter erreicht
hatte, wurden alle Strome in den Wendelrohrreaktor durch das Ausschalten der
Pumpen M-501, M-502 und M-503 sowie durch das Ausschalten der Massenstrom-
messer FIRC-121 und FIRC-122 unterbrochen und die Hihne H-103, H-106, H-109,
H-111, H-117, H-118, H-119, H-304, H-305 geschlossen. Abschliefflend wurden die
Schutzgasbeaufschlagung der Vorlagebehélter abgestellt, die Ansaugschlduche der
Pumpen aus den Behéltern entnommen die Driicke und Fiillstdnde notiert sowie die
Datenaufzeichnungen der Prozessleitsysteme neu gestartet, sodass der Betrieb der
Anlage tiber Nacht pausiert werden konnte (siche Anhang C.2.5).

Am néchsten Morgen wurde die Katalysator Make-Up-Vorlage vorbereitet und die
Schutzgasspiilung der Vorlagebehélter (H-103) eingeschaltet. Im Anschluss wurde
Hahn H-104 geoffnet und der Druck im Helixreaktor mithilfe der beiden Massen-
stromregler auf 21 bar (abs) erhoht. Zum Anfahren der Anlage wurden die Hdhne
H-106, H-109, H-111, H-117, H-118, H-119, H-304, H-305 gedfinet, die Betriebsstro-
me der beiden Massenstromregler des Wendelrohrreaktors (FIC-121, FIC122) einge-
stellt und die Pumpen M-501, M-502 und M-503 auf die entsprechenden Betriebss-
trome eingeschaltet. Als Néachstes wurde der Katalysatorrecyclestrom geschlossen,
indem die Héhne H-307, H-622 und H-128 gedffnet sowie die Pumpe M-505 einge-
schaltet wurde. Weiterhin wurde Hahn H-306 geoffnet, die Produktpumpe M-504
und der Fiillstandsregler des Dekanters eingeschaltet, wodurch der Regelbetrieb der
Anlage aufgenommen werden konnte.

Waihrend des Regelbetriebes wurden die Anlagenparameter fortwéhrend kontrolliert
und falls notwendig nachjustiert sowie Proben aus dem Prozess fiir die GC-Analyse

entnommen.
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Zum Abfahren der Anlage am Abend wurde analog vorgegangen wie im Anhang C.2.5
beschrieben, indem zuerst alle ein- und austretenden Strome unterbrochen, der Ka-
talysatorrecyclestrom abgestellt und alle Absperrhédhne geschlossen wurden. Die Vor-
gehensweise zum Anfahren am néchsten Morgen entspricht der, die zuvor fiir den
zweiten Versuchstag beschrieben worden ist.

Im Zuge des Abfahrens der Anlage am letzten Versuchstag wurden der Wendelrohr-
reaktor und der Dekanter direkt mit 2-Propanol zum Reinigen gefiillt und durch-
gespiilt. Nach dem Ablassen des 2-Propanols wurde der Dekanter noch einmal mit
2-Propanol ausgekocht und alle Losungsmittelreste durch das Aufheizen der Anlage

unter Vakuumeinwirkung verdampft.

C.2.7. Simulierter Nebenproduktrecyclestrom (Abschnitt 4.4.2)

Die Vorgehensweise des Experimentes mit dem Wendelrohrreaktor gefolgt vom Riihr-
kesselreaktor mit simulierten Nebenproduktrecyclestrom war analog zu der im An-
hang C.2.1 bis Anhang C.2.5 beschrieben ist. Allerdings wurden bei diesem Experi-
ment, das n-Decan, die synthetisierten Dodecen-Isomere und das 1-Dodecen in der
gewiinschten Zusammensetzung eingewogen und mithilfe von der Pumpe M-502 in

die Anlage gefordert.

C.3. RSBR-CSTR Experimente

Analog zum vorherigen Abschnitt sind nachfolgend die Vorgehensweisen der Experi-
mente mit dem RSBR-CSTR-Tandem beschrieben. Hierzu folgt zuerst die Beschrei-
bung der an der Technischen Universitdt Dortmund durchgefiihrten Experimente
(sieche Abschnitte 5.3.1 und 5.3.2). Abschliefend ist die Vorgehensweise des Experi-
mentes unter Nutzung des Versuchsaufbaus am Max-Planck-Institut zur Umsetzung

der optimalen Reaktionsfithrung beschrieben (sieche Abschnitt 5.3.3).

C.3.1. RSBR-CSTR Experimente an der TU-Dortmund (Abschnitt 5.3.1
und 5.3.2)

Vor dem Start des Experimentes wurde die komplette Anlage evakuiert, um Fremd-
gase als auch Losungsmittelriickstdnde der Reinigung zu verdampfen. Im Anschluss
wurde die komplette Anlage mit dem Schutzgas Argon gespiilt. Analog zu fritheren
Experimenten von Zagajewski (2015) wurde der Riihrkesselreaktor mit 303 g DMF,
0,044 40 g Rh(acac)(CO), und 0,6743 g BiPhePhos befiillt. Diese Vorlage ist durch

die Konstruktion des Dekanters notwendig um den unteren Teil des Behélters mit
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der Katalysatorphase des TMS zu fiillen. Im Anschluss wurde der Riithrer im CSTR
(ncgTr = 8001/min) und die Thermostaten des Riihrkesselreaktors und Dekanters
eingeschaltet, um die Apparate auf Betriebstemperatur zu temperieren. Weiterhin
wurden der Riihrkesselreaktor und der Dekanter mit 20 bar (abs) Synthesegas be-
aufschlagt.

Fiir die Inbetriebnahme des RSBR wurden die beiden Pufferbehélter mit 6 bar (abs)
Synthesegas beaufschlagt. Der Reaktor wurde im Anschluss mit 54,6 g n-Decan,
54,6 g DMF, 0,0080 g Rh(acac)(CO), und 0,1214 g BiPhePhos befiillt und der Riih-
rer eingeschaltet (nggr = 650 1/min). Zur Aktivierung des Katalysators wurde der
Reaktor im Anschluss dreimal mit Synthesegas gespiilt und evakuiert. Nach der
Aktivierung des Katalysators wurde der Hahn zwischen dem 1-Dodecen Vorlage-
behélter und dem Reaktor geschlossen, der SBR mit einem Synthesegasdruck von
14 bar (abs) beaufschlagt und der Reaktor auf die Betriebstemperatur geheizt. In
der Zwischenzeit wurden 20,8 ¢ 1-Dodecen in den Vorlagebehélter befiillt und der
Behélter dreimal mit Synthesegas gespiilt. Weiterhin wurden die Feedpumpen fiir
n-Decan und die DMF-Katalysator-Losung eingeschaltet um den Feed-Pufferbehéal-
ter des RSBR zu fiillen. Zum Start der ersten Reaktion im SBR wurde der 1-Dode-
cen-Vorlagebehélter mit einem Druck von 24 bar (abs) beaufschlagt und der Hahn
H-015 zum Reaktor beim Erreichen dieses Druckes gedffnet. Nach dem Ablauf der
Reaktionszeit wurden die Schritte im Abschnitt 5.2 durchgefiihrt um den Reaktor
zu entleeren und wieder zu befiillen. Nach dem der Befiillvorgang des Reaktors ab-
geschlossen war, wurde die Pumpe zum Uberfiihren der Reaktionsmischung in den
CSTR eingeschaltet und die néchste Batchreaktion gestartet.

Nachdem der Fliissigkeitsgrenzschalter fiir die Katalysatorphase im Dekanter einen
ausreichend hohen Fiillstand detektiert hatte, wurde die Katalysatorkreislaufpumpe
gestartet, die Vorlage des DMF-Feeds gegen die DMF Make-Up Zusammensetzung
ausgetauscht und die Strome angepasst, sodass die Miniplant in den Regelbetrieb
iiberfiithrt wurde.

Wihrend dieses Regelbetriebes wurden fortwéahrend die Schritte des Produktions-
zyklusses mit dem RSBR durchgefiihrt sowie alle Prozessparameter iiberwacht und
gef. angepasst.

Zum Abfahren der Anlage wurden die Feedpumpen nach der Befiillung des SBRs
gestoppt und im Anschluss eine letzte Satzreaktion durchgefiihrt. Nach Abschluss
der Reaktion wurde das Synthesegas im SBR und im Feed-Pufferbehélter entspannt
und beide Reaktoren mit Schutzgas gespiilt. Zum Reinigen der Versuchsanlage wur-

de 2-Propanol verwendet.
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C.3.2. RSBR-CSTR Experiment in Abschnitt 5.3.3

Vorbereitungen Im Zuge der Vorbereitungen wurde ein Drucktest der gesamten
Anlage durchgefiihrt. Im Anschluss wurden alle Heizungen und Thermostaten des
Setups eingeschaltet, um alle Bauteile auf mindestens 333 K zu erwérmen und Va-
kuum gezogen um eventuelle Losungsmittelreste zu verdampfen. Diese Bedingungen
wurden fiir ca. 6-8h aufrechterhalten, wobei die Anlage zwischendurch mehrfach
mit Argon gespiilt und wieder evakuiert wurde. Abschliefend wurde die Miniplant

dreimal mit Argon gespiilt, um verbliebene Fremdgase zu entfernen.

Anfahren der Anlage Zum Anfahren der Anlage wurde eine Semibatch-Reaktion
im Riihrkesselreaktor mit 600 g Reaktionsmischung durchgefiihrt um im Anschluss
den Dekanter mit der abreagierten Reaktionsmischung fiillen zu konnen. Die Vorge-

hensweise hierzu ist in Anhang C.2.2 beschrieben.

Zur Vorbereitung des RSBR wurde der Thermostat W-002 fiir die Beheizung der
Pumpenkdopfe und alle elektrischen Begleitheizungen eingeschaltet, um die Behélter
und Leitungen auf die entsprechenden Temperaturen zu erwarmen. Im Anschluss
wurde der Sollwert des Druckregelventils PC-651 auf 19bar (abs) erhoht und die
beiden Pufferbehélter sowie der Reaktor mithilfe der beiden Massenstromregler
FIRC-111 und FIRC-112 mit einem Synthesegasdruck von 5bar (abs) mit dquimol-
arer Zusammensetzung iiber die Hahne H-004, H-007, H-013, H-019 beaufschlagt.
Die Hahne wurden im Anschluss wieder geschlossen und der Synthesegasdruck im
Reaktor durch das Offnen der Hihne H-024 und H-016 in die Abgasleitung ent-
spannt.

Zur Inbetriebnahme des Semibatch-Reaktors wurde dieser iiber Hahn H-011 eva-
kuiert, je 50,4 g n-Decan und DMF-Katalysatormischung {iber Hahn H-025 in den
Reaktor gegeben und der Riihrer eingeschaltet (6501/min). Im Anschluss Hahn
H-007 geoffnet, der Reaktor mithilfe der beiden Massenstromregler FIRC-111 und
FIRC-112 mit ca. 0,1 bar Synthesegas (rco = 0,5mol/mol) beaufschlagt, Hahn
H-007 geschlossen und der Reaktor iiber Hahn H-011 evakuiert. Dies wurde drei-
mal durchgefithrt, um den Katalysator zu aktivieren. Als Néchstes wurde Hahn
H-015 geschlossen, Hahn H-007 gedffnet und der Reaktor mithilfe der beiden Mas-
senstromregler FIRC-111 und FIRC-112 mit ca. 14 bar (abs) Synthesegas (xco =
0,5 mol/mol) beaufschlagt. Im Anschluss wurde Hahn H-007 geschlossen und iiber
Hahn H-011 der Substrat Vorlagebehélter (BF-004) evakuiert. Als Néchstes wurden
19,2 g 1-Dodecen iiber Hahn H-026 in BF-004 gefiillt und der Behéalter ebenfalls drei-
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mal mit Synthesegas (iber Hahn H-009) gespiilt und evakuiert. Abschliefsend wurde
der Behélter BF-004 mit ca. 16 bar Synthesegas (zco = 0,5 mol/mol) beaufschlagt
und der Thermostat W-001 eingeschaltet, um den Reaktor auf 371 K zu erwirmen.
Nachdem der Dekanter zur Hélfte gefiillt war, wurde die Reaktion im Semibatch-
Reaktor gestartet (Schritte 6 und 7 in Abschnitt 5.2) und die Ablaufsteuerung im
Prozessleitsystem eingeschaltet, wodurch die dynamischen Reaktionsparameter wéah-
rend der Reaktionszeit aufgepriagt wurden. Mit dem Start der Reaktion im RSBR
wurde Hahn H-001 und H-002 gedffnet und die Feed-Pumpen fiir n-Decan (M-502)
und DMF-Katalysatorlosung (M-501) eingeschaltet um den Feed-Pufferbehélter des
RSBR zu fiillen. Nach Ablauf der Batch-Reaktionszeit wurde der Regelbetrieb des
RSBR aufgenommen, indem die Abschnitt 5.2 beschriebenen Schritte fortlaufend
durchgefiihrt wurden. Zusétzlich wurde nach dem ersten Entleeren des SBR in den
Flash-Pufferbehélter die Hahne H-020, H-629 und H-203 gedffnet und die Pumpe
M-523 eingeschaltet um die Reaktionsmischung aus dem Flash-Pufferbehélter in
den nachgeschalteten Riihrkesselreaktor zu fordern. So wurde weiter verfahren, bis
der Fiillstand der DMF-Phase im Dekanter in der Mitte des Schauglases sichtbar
war und der angestrebte Fiillstand im CSTR erreicht wurde. Als Néchstes wur-
de der Massenstromregler FIRC-621 zwischen CSTR und Dekanter auf einen Wert
von 120g/h gestellt sowie der Katalysatorrecyclestrom durch das Einschalten von
Pumpe M-505 und das Offnen der Hihne H-307 und H-622 geschlossen. Durch das
Schliefsen des Katalysatorkreislaufes wurde die DMF-Vorlage gegen die Make-Up-
Vorlage getauscht und alle Feedstrome auf die angestrebten Betriebswerte einge-
stellt. Gleichzeitig wurde Hahn H-306 geoffnet, die Pumpe fiir den Produktstrom
(M-505) und der Fiillstandsregler des Dekanters (LBS-881) eingeschaltet. Hierdurch
wurde die Anlage in den Regelbetrieb iiberfithrt. Wahrend des Regelbetriebes wur-
den alle Prozessparameter fortlaufend iiberwacht und dokumentiert sowie Proben

aus dem Prozess entnommen.

Start- und Stopp-Prozedur zum pausieren des Betriebes iiber Nacht Bei
diesem Experiment wurde der Betrieb wiahrend der Nachtstunden pausiert, indem
alle Strome gestoppt wurden. Der Ausgangspunkt hierzu war das Ende der Reakti-
onszeit im RSBR, sodass die Reaktionsmischung iiber Nacht im SBR verblieb. Im
Anschluss wurde der Katalysatorkreislaufstrom, der Produktstrom, die Stréme in
den Feed-Pufferbehélter sowie die Strome in und aus dem CSTR durch das Abstel-
len der Pumpen M-505, M-504, M-501, M-502, M-523 und der Massenstromregler
FIRC-V0OCO, FIRC-VOH2, FIRC-621 unterbrochen. Als Néachstes wurden die Hihne
H-001, H-002, H-009, H-013, H-019, H-020 am RSBR, H-629, H-201 H-202, H-205,
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H-212 am CSTR und H-304, H-306, H-307, H-622 am Dekanter geschlossen. Im An-
schluss wurden alle Driicke, Temperaturen des SBR, CSTR und des Dekanters sowie
Gewichte der Vorlagebehélter und des Produktbehélters dokumentiert. Abschlie-
fend wurde die Schutzgasbeaufschlagung der Vorlagebehélter durch das Schliefsen
von Hahn H-300 unterbrochen, die Ansaugschlduche der Feedpumpen aus den Vor-
lagebehéltern entfernt und die Behalter verschlossen sowie die Datenaufzeichnung

der Prozessleitsysteme neu gestartet.

Zur Wiederinbetriebnahme der Miniplant am néchsten Morgen wurde eine neue Vor-
lage des DMF-Make-Up angesetzt, die Ansaugschlauche der Behélter wieder in die
Vorlagebehilter gegeben, die Pumpen entliiftet und die Schutzgasbeaufschlagung der
Pumpen durch das Offnen von Hahn H-300 eingeschaltet. Falls notwendig wurden
die Driicke im CSTR und im Dekanter auf die Betriebswerte erhoht. Als Néchstes
wurden alle Parameter dokumentiert sowie die Hahne H-001, H-002, H-009, H-013,
H-019, H-020 am RSBR H-629, H-201 H-202, H-205, H-212 am CSTR und H-304,
H-306, H-307 und H-622 am Dekanter ge6ffnet. Im Anschluss wurde der Inhalt des Se-
mibatch-Reaktors in den Flash-Pufferbehélter entleert und der SBR wieder befiillt.
Mit dem Start der Reaktion im SBR wurden im Anschluss alle Pumpen (M-501,
M-502, M-504, M-505, M-523), der Synthesegasstrom in den CSTR (FIRC-V0CO,
FIRC-VOH2) und der Strom zwischen CSTR und Dekanter (FIRC-621) eingeschal-
tet, wodurch der Regelbetrieb der Anlage wiederhergestellt war.

Abfahren der Anlage Im Zuge des endgiiltigen Abfahrens der Anlage wurde diese
mit 2-Propanol gefiillt, um alle Behélter und Leitungen zu spiilen. Hierzu wurden die
Vorlagebehélter die Feedpumpen M-501 und M-502 sowie die Katalysatorkreislauf-
pumpe M-505 nach dem Befiillen des SBR abgeschaltet und der Strom der Produkt-
pumpe M-504 erh6ht, damit der Dekanter nicht iiberlduft. Im Anschluss wurden die
Vorlagebehilter mit 2-Propanol gefiillt und die beiden Pumpen M-501 und M-502
wieder eingeschaltet um den Feed-Pufferbehélter zu fiillen. Nach dem Ende der Re-
aktionszeit wurde der Inhalt des SBR in den Flash-Pufferbehélter entleert, der SBR
erneut befiillt und die Stréme in und aus den CSTR (M-523 und FIRC-621) auf die
maximalen Fliisse erhoht sowie der Druck im Dekanter iiber Hahn H-305 entspannt.
Nach dem Entspannen wurde der Dekanter mehrfach mit Schutzgas gespiilt und der
Behilter iiber das Tauchrohr von Hahn H-310 entleert. Uber den RSBR wurde im
Anschluss die gesamte Anlage mit 2-Propanol gefiillt. Nachdem der Dekanter wieder
ausreichend gefiillt war, wurde die Katalysatorrecyclepumpe eingeschaltet, um das

komplette Setup fiir ca. 1h zu spiilen. Im Anschluss wurden alle Behélter entspannt
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und mehrfach mit Schutzgas gespiilt, die Heizungen und Thermostate abgeschaltet
und alle Hiahne geschlossen. Nach dem Abkiihlen wurden aller Behélter entleert und
der SBR, CSTR und Dekanter mit 2-Propanol gefiillt und fiir ca. 1h bei mindes-
tens 353 K ausgekocht. Nach dem Entleeren wurden verblieben Lésungsmittelreste

innerhalb der Versuchsanlage durch das Erwédrmen unter Vakuum verdampft.

D. Betriebsparameter der Miniplantexperimente

Nachfolgend sind alle Parameter der durchgefithrten Experimente von Teil III in
Form von vereinfachten Prozessfliefshildern mit den Volumen- bzw. Massenstromen,

Temperaturen, Driicken und Gaszusammensetzungen dargestellt.

D.1. HCTR-CSTR-Experimente
D.1.1. Alleinbetrieb HCTR in 4.4.1

mpys = 4,6340g/h
T = 368K hco = 0,3335g/h

zco = 0,50 mol/mol

i Puctr = 21bar (abs)
—
[—
S
]
Tyzi = 368K T
Hzl }_’_—/ Ppekanter = 13 bar (abs)
@ 1 zco = 0,50 mol/mol

b
n-Decan/1-Dodecen ;
Tyzo = 388K = —
[i—
[—
L
Thzs = 388K (—
. _ —
Ty.Decan/1Dodecen = 89,88/h —
n-Decan = 0,72g/g [—
1-Dodecen = 0,28 g/g :K//—’?
Thzs = 388K =m0

—— TProduks = 97,28/h

Kat. Make-Up
i > T = 372K
MKat. Make-Up = 11,4g/h b )
DMF = 0,994¢g/g V =68,4ml/h

BiPhePhos = 5,51 1072 g/g
Rh(acac)(CO)2 = 4,96 - 10~ g/g

Abbildung D.1. Parameter des HCTR-Experimentes in Abschnitt 4.4.1.
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D.1.2. Simulierter Nebenproduktrecyclestrom in 4.4.2

e = 3,8240g/h
mco = 0,2252g/h
zco = 0,55 mol/mol

i PucTr = 21 bar (abs)
v

1-Dodecen

Pogtr = 20bar (abs)

=
N
Il ! zco = 0,30 mol/mol
"M1-Dodecen = 11,28/h © é ;
n-Decan/iso-Dodecen ; p—
—
—
T
o —
]
o Decan, -Dodecen = 53,58/ g@ =
n-Decan = 0,901 g/g 53 [———)
iso-Dodecen = 0,09g/g = L’;
Kat. Make-Up | I
@ m = 120g/h
T = 372K T = 372K

TMKat. Make-Up = 8,4g/h

DMF = 0,989 g/g

BiPhePhos = 1,06 - 1073 g/g
Rh(acac)(CO)2 = 9,99-10" % g/g

V = 53,0ml/h

Ppekanter = 13 bar (abs)
zco = 0,50 mol/mol

7<
Mproduke = 73,2g/h

Abbildung D.2. Parameter des HCTR-CSTR~Experimentes mit simuliertem Ne-

benproduktrecyclestrom in Abschnitt 4.4.2.

s = 3,8342g/h

D.1.3. Optimalen Reaktionsbedingungen in 4.4.3
meo = 0,2149g/h

T = 368K @
zco = 0,54 mol/mol

wCTR = 21 bar (abs)

®
il

PcsTr = 20bar (abs)

3
I E_//"' zco = 0,24 mol/mol
n-Decan/1-Dodecen § E
——
A )
S =
y =
THa-Decan, 1-Dodecen = 69,6 g/h 3 =
n-Decan = 0,72g/g I - E =5
1-Dodecen = 0,28g/g w@ i;
o3
0701 L:;‘, TesTr = 388K
(— 0
Kat. Make-Up | I X
T =312K T = 312K

MKat. Make-Up = 8,4g/h

DMF = 0,997 g/g

BiPhePhos = 3,31- 1073 g/g
Rh(acac)(CO)2 = 2,96 - 107" g/g

V = 42,6mi/h

Ppekanter = 13 bar (abs)
zco = 0,50mol/mol

7~
Mprodukt = 78g/h

Abbildung D.3. Optimierte Parameter des HCTR-CSTR-Experimentes in Ab-

schnitt 4.4.3.
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D.2. RSBR-CSTR-Experimente
D.2.1. Langzeitbetrieb in 5.3.1

1-Dodecen

Pspr = 20 bar (abs)
 xco = 0,50 mol/mol
tBatch = 30 min
tRiist. = 30 min

R

M1_Dodecen = 20,2 g/Batch

Pcstr = 20 bar (abs)
zco = 0,50 mol/mol
n-Decan Tspr = 378K

T = 368K

T = 372K
V = 131,8 ml/Batch I = 278K

j@ Produkt

TMn-Decan = 49,1g/h

Kat. Make-Up TosTr = 388K

V = 167,6 ml/h
T = 372K

TProdukt = 77,6 g/h

TKat. Make-Up = 9,08/h
DMF = 0,989g/g V = 50,9
BiPhePhos = 1,07- 102 g/g !
Rh(acac)(CO)2 = 1,00- 104 g/g

Abbildung D.4. Parameter des RSBR-CSTR-Langzeitexperimentes Abschnitt
5.3.1.

D.2.2. Simulierter Nebenproduktrecycle in 5.3.2

(I)C12en = 075 g/g

1-Dodecen

o

M1-Dodecen = 12,7 g/Batch

i Pspr = 20bar (abs)
xco = 0,50 mol/mol
tBatch = 30 min
tRist. = 30 min

Pcgtr = 20 bar (abs)
zco = 0,50 mol/mol

n-Decan/iso-Dodecen v

Tspr = 378K

T = 363K

Ti-Decan, iso-Dodecen = 52,58/h

n-Decan = 0,802 /8 V = 135,7 ml/Batch

iso-Dodecen = 0,108 g/g T = 363K
T = 388K
Kat. Make-Up CSTR
V = 166,7ml/h
T = 372K :
Tprodukt = 70,7g/h
MMKat. Make-Up = 5,58/h .

DMF = 0,989g/g V = 48,5ml/h
BiPhePhos = 1,07-10"2 g/g
Rh(acac)(CO)2 = 1,00 10~ g/g

Abbildung D.5. Parameter des RSBR-CSTR-Experimentes mit simuliertem Ne-
benproduktrecyclestrom und ®cjze, = 0,5g/g Abschnitt 5.3.2.
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Pc12en = 0,75g/g

1-Dodecen

o

M1 Dodecen = 10,9 g/Batch

Pspr = 20 bar (abs)
zco = 0,50 mol/mol
tBatch = 30 min
tRiist. = 30 min

PcgTr = 20bar (abs)
zco = 0,50 mol/mol

n-Decan/iso-Dodecen
Tspr = 378K

T = 363K

Tin-Decan, iso-Dodecen = 56,4g/h |
n-Decan = 0,86 g/g vV =1371 ;,‘103;&;];(

iso-Dodecen = 0,14g/g
TcsTr = 388K

j@ Produkt
T
Kat. Make-Up [
V = 152,1ml/h @ .@

T = 372K L ‘ -
Mprodukt = 72,8g/h
TMKat. Make-Up = 5,5g/h 7

DMF = 0,989¢g/g V = 45,3ml/h
BiPhePhos = 1,07-10"2 g/g
Rh(acac)(CO)2 = 1,00 10~ g/g

Abbildung D.6. Parameter des RSBR-CSTR-Experimentes mit simuliertem Ne-
benproduktrecyclestrom und ®ci9en = 0,75 g/g Abschnitt 5.3.2.

D.2.3. Optimierten Reaktionsparameter in Abschnitt 5.3.3

1-Dodecen
z Pspr = 19bar (abs)
M1-Dodecen = 16,0 g/Batch zco = 0,‘44___0770 mol/mol
tBatch = 39,2 min
tRist = 20 min
Riist PesTr = 20 bar (abs) Powaner = 12 bar (abs)
reo = 0:28mol/mel 2co = 0,50mol/mol
n-Decan

Produkt

T = 363
V = 127 ml/Batch

Tn-Decan = 51g/h

Testr = 388K

e i = 73g/h
Kat. Make-Up T = 368K e) MProdukt 3g/
V = 153 ml/h

T = 372K

MKat. Make-Up = 9,08/h .
DMF = 0,989¢g/g V = 53,0ml/h
BiPhePhos = 1,07- 102 g/g

Rh(acac)(CO)2 = 1,00- 10~ % g/g

Abbildung D.7. Parameter des RSBR-CSTR-Experimentes mit optimierten Reak-
tionsparametern in Abschnitt 5.3.3.

E. Analytik

E.1. Gaschromatographie

Fiir die Analysen der entnommenen Proben bei den Experimenten in den Abschnit-
ten 4 und 5.3.3 wurde ein Gaschromatograph der Firma Agilent Technologies inc.
(Typ 9820) mit einem Flammenionisationsdetektor und einer HP5 Séule verwendet.
Die Parameter der genutzten GC-Methode sind in Tabelle E.1 zusammengefasst.

Abb. E.1 zeigt ein GC-Chromatogramm der Reaktionsmischung.
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Tabelle E.1. Parameter der genutzten GC-Analysemethode.

Splitverhéltnis: 50:1

Temperatur: 473 K

Gesamtstrom: 53,2 ml/min

Gas: Helium

Temperatur: 493 K

H,-Strom: 40,0 ml/min

Detektor Luftstrom 250 ml/min
Modus: konstanter No-Make-Up-Strom
Make-Up-Strom: 45 ml/min
Rampe / K/min Temperatur / K Haltezeit / min

Einlass

Ofen 0 343 )
5 473 10
Lange: 30 m

Fluss: 1 ml/min

Saule Einlassdruck: 5,8 psi
Auslassdruck: Atmosphére
Durchschnittsgeschwindigkeit: 20 cm/s

1) 0,04 5
= 0,8
S 0,02 )
~ 8)9) 10)
2 04 19 20 21
3
= 0,2
2) 3) ‘ 11)12)
0 . R
0 ) 10 15 20 25 30 35 40
Zeit / min

Abbildung E.1. GC-Chromatogramm der Reaktionsmischung: 1) 2-Propanol; 2)
DMF; 3) n-Decan 4) 5-Methyl-6-Methylendecan; 5) 3-Methyl-2-Undecen; 6) 1-Dode-
cen; 7) Dodecen-Isomer; 8) Dodecan; 9) Dodecen-Isomer; 10) Dodecen-Isomer; 11)
2-Methyldodecanal; 12) Tridecanal.
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Tabelle E.2. Verwendete Kalibrierstandards.

Substanz Hersteller Reinheit
1-Dodecen Sigma Aldrich > 99,5%
2-Propanol Honeywell Riedel-de Haén™ > 99.9%
DMF Sigma Aldrich > 99,9%
n-Decan Sigma Aldrich > 99.8%
n-Dodecan Sigma Aldrich > 99.8%
Tridecanal Sigma Aldrich > 95.0%

Die Zusammensetzung der GC-Proben, welche wahrend der Miniplant Experimente
entnommen wurden, ist iiber eine Massenbruchkalibrierung aller Substanzen ermit-
telt worden. Hierzu wurde die entnommene Probenmasse (0,18-0,35g) sowie die
Masse des zugegebenen 2-Propanols (0,55-0,75 ¢) mittels Wagungen ermittelt. Das
2-Propanol wurde zugesetzt, um das TMS bei Raumtemperatur in den einphasigen
Zustand zu iiberfiihren.

Fiir die Kalibrierung des Gaschromatographen wurden die in Tab. E.2 gelisteten
Standards genutzt. Die Kalibrierbereiche der beiden Lésungsmittel DMF und n-De-
can betrug 0-30 wt%, der Bereich von 1-Dodecen und Tridecanal betrug 0-15 wt%
und der Bereich fiir Dodecan betrug 0-6 wt%. Fiir die Kalibrierung der Dodecen-
und Tridecanal-Isomere wurden die gleichen Standards und gleichen Kalibriergera-
den genutzt wie fiir 1-Dodecen und Tridecanal.

Fiir die Bestimmung der Reaktionsergebnisse der beiden an der Technischen Uni-
versitiat Dortmund durchgefiihrten Experimenten in den Abschnitten 5.3.1 und 5.3.2
wurde der in der Miniplant vorhandene Online-GC genutzt. Néhere Informationen
zum Gerét und der Analysemethode sind in den Arbeiten von Zagajewski (2015)

und Zagajewski et al. (2014a) und Dreimann etal. (2016b) zu finden.

E.2. Gaschromatographie gekoppelt mit Massenspektroskopie

Fiir die genaue Umsatzbestimmung wahrend der Miniplantexperimente in den Ab-
schnitten 4 und 5.3.3 wurden Proben zusétzlich mit einem GC/MS des Herstellers
Agilent Technologies inc. (Typ 7890B) analysiert. Das Gerét ist ebenso mit einer
HP5 Séule ausgestattet. Zur Analyse wurden die in Tabelle E.1 gelisteten Metho-
denparameter genutzt. Zur Auswertung der Massenspektren und zur Identifizierung
der Stoffe wurde die NIST/EPA /NIH Mass Spectral Library (NIST 14) genutzt.
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E.3. Infrarotspektroskopie

Durch den erhohten Fliissigkeitsstand im Riihrkesselreaktor wahrend des RSBR-
CSTR-Experimentes unter Nutzung optimaler Bedingungen in Abschnitt 5.3.3 wur-
den mit der im CSTR integrierten ATR-Infrarotsonde Messungen durchgefiihrt. Die
Ergebnisse dieser Messungen werden nachfolgend aufgezeigt und den GC-Analysen
gegeniibergestellt.

Die IR-Messungen wurden mit einem Matrix MF Fourier-Transform-Infrarotspektro-
meter der Firma Bruker und einer Diamant ATR-Sonde (IN350T) durchgefiihrt. Fir
jedes der dargestellten Spektren wurden 24 Scans im Wellenldngenbereich zwischen
650 1/cm und 4000 1/cm durchgefiihrt, wobei die blinden Bereiche des ATR-Kristalls
aus den Messdaten im Zuge der Datenvorbehandlung vor der Auswertung entfernt
wurden. Durch die Wiederholungsscans dauert die Messung eines IR-Spektrums ca.
25s. Die Auswertung der Spektren erfolgte mit der Software PEAXACT (S-Pact
GmbH, V.4.1 und V.5).

Der Einsatz der IR-Messtechnik bietet gegeniiber der konventionellen Gaschromato-
graphie den Vorteil, dass die Messungen innerhalb weniger Sekunden durchgefiihrt
werden konnen. Allerdings kann mit der IR-Messtechnik nur zwischen den funktio-
nellen Gruppen der Molekiile differenziert werden, sodass keine Unterscheidung zwi-
schen n-Decan und Dodecan aber auch zwischen 1-Dodecen und internen Dodecen-
Isomeren moglich ist (Bruice, 2007). Die Auswertung der IR-Messdaten wird zusétz-
lich durch den sehr hohen molaren Losungsmittelanteil und der Uberlagerung der
Absorptionsbanden erschwert. Abb. E.2 zeigt die Infrarotspektren die wahrend des
Miniplant Experimentes im Riihrkesselreaktor aufgenommen wurden und die Rein-
stoffspektren der Hauptkomponenten, um die Problematik der Auswertung zu ver-
deutlichen. Insgesamt bestitigen die Spektren den stabilen Betriebspunkt der Mini-
plant wihrend des Experimentes. Nur im Bereich zwischen 1200 1/cm und 900 1/cm
Wellenzahlen sind Abweichungen zu erkennen, deren Ursache auch eine leichte Ba-
sislinienverschiebung sein kénnte. Die in Abb. E.2 dargestellten Reinstoffspektren
zeigen, dass im Gemischspektrum kaum freie Einzelbanden der Komponenten vor-
handen sind. Vielmehr iiberlagern sich die Absorptionsbanden der Komponenten ge-
genseitig. Zusétzlich muss beachtet werden, dass einzelne Banden der Komponenten
durch Wechselwirkungen mit anderen Stoffen wandern kénnen. Dies ist beispielswei-
se an der Carbonylschwingungsbande des DMF bei 1680 1/cm in Abb. E.2 zu erken-
nen. Weiterhin beeinflusst auch die Temperatur die Absorptionsstéirke und damit
die Bandenintensitidt. Aus diesen Griinden scheiden fiir die qualitative Auswertung
dieses Gemischspektrums einfache Methoden wie die Bandenintegration aus, wes-

halb auf chemometrische Methoden zuriickgegriffen werden muss.
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Abbildung E.2. Infrarotspektren wahrend des RSBR-CSTR-Experimentes unter
optimalen Reaktionsbedingungen im Riihrkesselreaktor und Reinstoffspektren der
Hauptkomponenten.

Fir die Auswertung dieser Daten werden im Folgenden mechanistische Modelle,
sogenannte Hard-Modells (HM) getestet, die im Gegensatz zu statistischen Model-
len (Soft-Modells) auf physikalisch-chemischen-Gesetzen basieren (Alsmeyer et al.,
2004; Alsmeyer und Marquardt, 2004). Mit dem HM wird das Gemischspektrum aus
unterschiedlich gewichteten Einzelmodellen der Komponenten und einer Basislinie
quasi nachgebildet. Die HMs der Einzelkomponenten sind dabei aus einzelnen Peak-
Funktionen aufgebaut, die mathematisch durch Voigt-Funktionen beschrieben sind.
Der Aufbau eines solchen Komponenten Hard-Modells ist am Beispiel des DMF in
Abb. E.3 dargestellt, wobei das Komponentenmodell auf Basis von Reinstoffmes-
sungen entwickelt wurde. Weiterhin sind die insgesamt 29 Peak Funktionen mit
dargestellt, die ben6tigt werden, um das Reinstoffspektrum von DMF nachzubilden.
Fiir die Anpassung des HM an die gemessenen Spektren sind diese einzelnen Peak-
Funktionen nicht starr fixiert, sondern kénnen innerhalb definierter Grenzen wan-
dern und ihre Erscheinungsform dndern, sodass Mischungs- und Temperatureffekte
ausgeglichen werden konnen (Kriesten et al., 2008a,b).

Fiir die Auswertung wurde fiir jede der Komponenten (DMF, Decan/Dodecan, Tri-
decanal und Dodecen) ein Einzelkomponentenmodell auf Basis von Reinstoffmessun-
gen entwickelt. Im Anschluss wurden diese Komponentenmodelle zu einem HM fiir
das Reaktionsmedium zusammengefiigt, welches aus insgesamt 128 Peak Funktio-

nen besteht. Das Anpassen dieses Modells an ein gemessenes IR-Spektrum dauert
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Abbildung E.3. Generiertes Komponenten-Hard-Modell fiir DMF mit den beinhal-
teten Peak Funktionen.

mit Datenvorbehandlung ca. 3-7s mit einem Intel®Core™i7-6700 mit 3,7 GHz und
8 GB RAM. Ein Vorteil dieser Auswertungsmethode ist, dass das Modell auch ohne
Kalibrierung qualitative Aussagen iiber die Zusammensetzung und damit {iber den
Reaktionsverlauf liefern kann. Abb. E.4 zeigt die Wichtungsfaktoren nach Anpassung
des HM an die gemessenen IR-Spektren von Abb. E.2 und die mittels Gaschroma-
tographie bestimmten Molenbriiche im Reaktor. Die Residuen der Modellanpassung
an die Gemischspektren betragen im Mittel 0,016, sodass das entwickelte HM das
Gemischspektrum sehr gut nachbilden kann. Der Vergleich zwischen beiden Ana-
lysemethoden zeigt, dass die Tendenzen iibereinstimmen. Auch das Absinken des
DMEF-Gehaltes ab Stunde 23 h und die Schwankungen in der Losungsmittelkonzen-
tration bei Betriebsstunde 81 h werden vom Hard-Modell erkannt und spiegeln sich
in den Wichtungsfaktoren wider. In den Verlaufen IR-Messtechnik (Abb. E.4a) sind
jedoch fortwéhrend auch kleine Schwankungen in den Wichtungsfaktoren zu erken-
nen, die grofer sind als das generelle Rauschen.

Insgesamt kann festgehalten werden, dass die genutzte Auswertungsmethode in der
Lage ist, die Anderungen der Zusammensetzung wiederzugeben. Der néchste Schritt
besteht in der Kalibrierung des Hard-Modells um auch quantitative Informationen
iiber die Zusammensetzung im Reaktor zu erhalten. Nach der Kalibrierung des
Modells kann die IR-Spektroskopie essenzielle Informationen iiber die Zusammen-
setzung der Reaktionsmischung im Reaktor in einer deutlich kiirzeren Zeitspanne

bereitstellen als die Gaschromatographie.
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(b) Mittels GC bestimmte Molenbruchzusammensetzung.

Abbildung E.4. Angefittetes Hard-Modell (a) und mittels GC bestimmte Zusam-
mensetzung der Reaktionsmischung im Riihrkesselreaktor (b).

F. Chemikalien

Die bei den Experimenten verwendeten Chemikalien und Gase sind in Tabelle F.1
aufgelistet. Diese wurden ohne vorherige Aufreinigung direkt fiir die Experimente

verwendet.

Tabelle F.1. Auflistung der verwendeten Chemikalien und Gase.

Stoff Hersteller Reinheit Experiment in
Abschnitt
1-Dodecen Alfa aesar > 96% 44.1,4.4.2,
4.4.3,5.3.3

Seite 205



Anhang

Tabelle F.1. Auflistung der verwendeten Chemikalien und Gase (Fortsetzung).

Stoff Hersteller Reinheit Experiment in
Abschnitt
1-Dodecen Merck > 94% 5.3.1, 5.3.2
2-Propanol Honeywell > 99, 9% 4.4.1,4.4.2,
Riedel-de Haén 4.4.3,5.3.3
Argon Messer 5.3.1,5.3.2
Industriegase
GmbH
Argon Westfalen AG 5.0 4.4.1,4.4.2,
4.4.3,5.3.3
BiPhePhos Molisa > 99% 4.4.1, 4.4.2,
4.4.3,5.3.1,
5.3.2,5.3.3
n-Decan Merck > 99% 4.4.3
n-Decan Merck > 94% 4.4.1,4.4.2,
5.3.3
n-Decan VWR > 95% 5.3.1, 5.3.2
n,n-Dimethylformamid Sigma-Aldrich > 99% 4.4.1,4.4.2,
4.4.3,5.3.3
n,n-Dimethylformamid VWR > 99% 5.3.1, 5.3.2
Kohlenmonoxid Messer 3.0 5.3.1, 5.3.2
Industriegase
GmbH
Kohlenmonoxid Westfalen AG 3.0 4.4.1,4.4.2,
4.4.3,5.3.3
Rh(acac)(CO), Sigma-Aldrich > 98% 4.4.1,4.4.2,
4.4.3,5.3.3
Rh(acac)(CO), Umicore > 39% Rh 5.3.1, 5.3.2
Stickstoff Westfalen AG 3.0 4.4.1,4.4.2,
44.3,5.3.3
Wasserstoff Messer 3.0 5.3.1, 5.3.2
Industriegase
GmbH
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G. Reaktionskinetik von Hentschel et al.

Tabelle F.1. Auflistung der verwendeten Chemikalien und Gase (Fortsetzung).

Stoff Hersteller Reinheit Experiment in
Abschnitt
Wasserstoff Westfalen AG 5.0 4.4.1,4.4.2,
4.4.3,5.3.3

G. Reaktionskinetik von Hentschel etal. (2015)

Die Reaktionskinetik fiir das 1-Dodecen Hydroformylierungsreaktionsnetzwerk in
Abb. 3.1 wurde von Hentschel et al. (2015) ermittelt. Die zugehorigen Ratengleichun-
gen, die Gas-Fliissig-Stofftransportkoeffizienten und die Gasloslichkeiten im TMS
sind nachfolgend aufgelistet.

Ratengleichungen Die Ratengleichungen der Reaktionen 1 bis 6 sind wie folgt
definiert:

. k10 (T) cic12enCH, CO (G 1a)
1 — ) .
1+ Ky icici2en + Kipcic130 + K1 3¢H,
CiC12en
koo (T) (01012en — K12 )
_ p,2
. , G.1b
2T 1+ Ks1cic12en + Ko 2Cic12en ( )
CnC12an
k’s,o (T) <CICIQenCH2 - K12 )
773 — p3 ) (GlC)
1+ K3 icici2en + K3 26nc12an + K3.3CH,
T4 = ka0Cic12enCH, (G.1d)
Ts = k5,0Cic12enCH,CCO > (G.1e)
T6 = K6,0C1C12enCH,CCO- (G.1f)

Die zugehorigen Parameter der Ratengleichungen (G.1) sind in Tab. G.1 gelistet.
Die tatséchlichen Reaktionsraten unter Berticksichtigung von Gl. (G.5) kénnen wie

folgt berechnet werden:
r; = ijKatMKaz& (GQ)

Die Temperaturabhéngigkeit der Ratengleichungen (G.1) wurde mit dem Arrhenius-
Ansatz und der Referenztemperatur Tx.y =378,15 K beriicksichtigt:

—FE4; (1 1
k_] = k'o’j exrp |: RAJ <T — TR f>:| . (G3>
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Tabelle G.1. Parameter fiir die Ratengleichungen (G.1) und Gleichung (G.5) zur
Ermittlung der aktiven Katalysatorkonzentration.

J Ey ko K K, Ks
[kJ /mol] [ml/mol]  [ml/mol] [ml/mol]

1 113,08 4,004 10" mP/g/min/mol®> 574876 3020413 11732838

2 136,89 4,878-10° ml/g/min 38632 223214

3 7611  2724-10° ml?/g/min/mol 26612 7100 1280

4 102,26 2,958 -10* ml*/g/min/mol

5 120,84 3,702-10'° ml®/g/min/mol?

6 113,08 3,951-10" ml®/g/min/mol?

Kat. 3,01-104 0 0,644

Tabelle G.2. Parameter fiir die Berechnung der Gleichgewichtskonstanten.

J Qo ay az
[kJ/mol] [kJ/mol/K| [kJ/mol/K?|
1 —11,0034 0 0

2 —126,275 0,1266 6,803 - 10~¢

Die Gleichgewichtskonstanten in den Ratengleichungen (G.1b) und (G.1c) sind wie
folgt definiert:

~AG.
K, ;= exp ( RTJ) : (G.4a)
AG]' = ap + CL1,jT + a2,jT2- <G4b)

Die Parameter fiir die Berechnung der Gleichgewichtskonstanten (G.4) sind in Tab.
G.2 dargestellt. Zuséatzlich sind alle Ratengleichungen (G.1) noch abhéngig von der
Katalysatorkonzentration, welche wiederum von den Konzentrationen des gelGsten
Synthesegases beeinflusst wird. Fiir die Katalysatorkonzentration wurde die folgende

Gleichung angegeben:

CKat,tot
CKat — Krors " (GE))
Kkat,3 Cco
1 + KKat,lcCO + KKat,Q c
H?2

=

Die Parameter der Gleichgewichtskonstanten von Gl. (G.5) sind in Tab. G.1 aufge-
fiihrt.

Die Reaktionskinetik ist fiir den Temperaturbereich zwischen 368-388 K und den
Druckbereich von 0-20 bar giiltig.
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H. Simulationsmodelle

Tabelle G.3. Gasloslichkeitsparameter und ki a-Werte.

Gas HH70 EA,KH ]{ZL(I
[bar ml/mol] [kJ/mol] [1/min]

Ho 66 400 —3,06 9,57

CO 73900 —0,84 7,08

Gas-Fliissig-Stofftransport und Gasloslichkeiten Zur Beschreibung der Gaslos-
lichkeiten wurde von Hentschel et al. (2015) das Henry-Gesetz genutzt. Die Tempera-
turabhéngigkeit der Gasloslichkeiten wurde ebenso mithilfe des Arrhenius-Ansatzes

beschrieben. Die zugehdrigen Gleichungen lauten:

o= [fH (G.6a)
-k ,
Ky = Kpip exp (%) : (G.6Db)

Die Parameter fiir die Gleichungen (G.6) sind in Tab. G.3 gelistet.

H. Simulationsmodelle

Fiir die Sensitivitdtsanalyse des Reaktionsnetzwerkes (siehe Abschnitt 3.4), zur Er-
mittlung der Prozessstrome und der Reaktionsparameter der durchgefiihrten Ex-
perimente mit dem alleinigen Wendelrohrreaktor (siche Abschnitt 4.4.1) sowie mit
dem HCTR-CSTR-Tandem mit simulierten Nebenproduktrecyclestrom (siche Ab-
schnitt 4.4.2) wurden Simulationsmodelle genutzt. Fiir die Beschreibung des Re-
aktionsnetzwerkes wurde die Kinetik von Hentschel et al. (2015) verwendet (siehe
Anhang G). Der Aufbau dieser Simulationsmodelle ist nachfolgend kurz beschrie-

ben.

H.1. Semibatch-Reaktormodell fiir Sensitivitdtsanalyse

Fiir die Sensitivitdtsanalyse des Reaktionsnetzwerks in Abschnitt 3.4 wurde ein ide-
al durchmischter Semibatch-Reaktor mit isobarer Betriebsweise zugrunde gelegt,

sodass fiir alle fliissigen Komponenten gilt:

dci,L
dt

=ji+ Z v; 1,1 € Komp. fliissig. (H.1)
J
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Durch die isobare Betriebsweise ergeben sich fiir die gasformigen Komponenten (i €
CO, H,) die Gleichungen:
dp;

v
= Ji.Gas — _LRTjj = 0,7 € Komp. gasformig. (H.2)
dt ’ Va

Der Stofftransport zwischen der Gas- und der Fliissigphase ist wie folgt definiert:

(kra), (;z — CL,@') i € Komp. gasformig,
Hii

0 1 € Komp. fliissig.

Ji (H.3)

Die Sensitivitdtsanalyse wurde mit einem Katalysator zu 1-Dodecen Verhéltnis von
1:10000 durchgefiihrt. Die Gleichungen (H.1) und (H.2) wurden mit dem Solver
odel5s in MATLAB (2017a) gelost. Anhand der so ermittelten Konzentrationsver-

laufe wurden die Reaktionsraten berechnet.

H.2. Prozessmodell HCTR und Dekanter

Die Stréme und die Reaktionsbedingungen des Experimentes mit dem alleinigen
Wendelrohrreaktor in Abschnitt 4.4.1 wurden mithilfe eines Prozessmodells ermit-

telt, dessen Modellformulierung nachfolgend beschrieben ist.

H.2.1. Helixreaktor

Zur Modellierung des Helixreaktors wurden die gleichen Modellgleichungen wie Kai-
ser etal. (2017) in Konzentrationsform genutzt. Fiir die Komponenten der Fliissig-
phase gilt:

der, ; 1

dz Vg

i+ Z yi’j’r'j] .1 € Komp. fliissig. (H.4)
J

Fiir die Komponenten der Gasphase gilt:

dpjc 1. Vg
jZVG

= — RT,i € Komp. gasférmig. (H.5)
dz Vg

Der Quellterm j; ist wie folgt definiert:

(kra), (KZ'% — CLJ-) i € Komp. gasformig,
Hi

0 t € Komp. fliissig.

ji =
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Die Modellgleichungen wurden mit dem ODE-Léser odel5s in MATLAB (2017a)
gelost. Zusétzlich berticksichtigt das Modell auch die vier Heizzonen entlang des
Reaktors (siehe Tab. 4.3).

H.2.2. Dekanter

Das Dekantermodell fufst auf dem Kriging-Modell (K R) von McBride et al. (2017)
zur Beschreibung des Phasengleichgewichtes zwischen der polaren und unpolaren
TMS-Phase. Das Modell ist giiltig im Temperaturbereich von 248 K und 298 K. Als
Eingangsgrofsen benotigt das Kriging-Modell die Molenbriiche von DMF, Aldehyden

und n-Decan und gibt den Molenbruch der polaren Phase zuriick:
Tpoli = KR(xi,Dek,inT)- <H7)

Der Gehalt der von Dodecen wird iiber die Summationsbedingung der Molenbriiche
bestimmt. Es ist noch darauf hinzuweisen, dass das Kriging-Modell nur zwischen
Aldehyden, Alkanen, Alkenen und DMF unterscheidet. Die Molenstrome der pola-
ren und unpolaren Phasen werden auf Basis des Eingangsmolenstromes und der

Zusammensetzung der polaren Phase ermittelt:
hi,pol,Dek,out = hi,in,Dekxpol,ia (H8)

ni,apol,Dek,out = 7ii,in,Dek (1 - xpol,i) . (Hg)

H.2.3. Mixer

Das Mixer-Modell dosiert auf Basis des Gesamtdurchsatzes (1s,;) und der Losungs-

mittelzusammensetzung (®rys;) die Komponenten. Fiir n-Decan, DMF gilt:

. I . .
N mizer = Mmsollq)TMS,i — Ny pol,Dek,out € DMFJ n-Decan. (HlO)

1

Als Olefin kann entweder nur 1-Dodecen dosiert werden (®c12., = 1) oder nach Vor-

gabe des 1-Dodecen zu Dodecen-Isomere Verhéltnisses (Pcige,) auch interne Olefine:

. msoll .
Ni1c12en,mizer = q)TMS,lCHenq)ClQen — NC12en,pol,Dek,out (H]-la)
MlClZen
. msoll .
Nic12en,mizer = (PTMS,lClQen(]- - CI)CIQen) - nCl?en,pol,Dek,out‘ (Hllb)
MlClQen
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H.2.4. Prozesssimulation

Fiir die Prozesssimulation miissen der Gesamtdurchsatz (1is,y;), die Zusammenset-
zung des Losungsmittelsystems (®ryg), die Katalysatorkonzentration, die Verweil-
zeit (1), die Reaktionsbedingungen (Druck, Synthesegaszusammensetzung, Tempera-
turen der Heizzonen) und der Gasgehalt des Helixreaktors (eg) vorgegeben werden.
Auf Basis dieser Vorgaben wird zuerst die Reaktorlinge ermittelt und der Reak-
tionsverlauf im Reaktor berechnet. Mit der Zusammensetzung der polaren Phase
aus dem Kriging-Modell fiir den Dekanter wird mithilfe des Mixer-Modells die neue
Eingangszusammensetzung fiir den Helixreaktor ermittelt. Die Modelle werden im
Anschluss sequenziell gelost bis das Abbruchkriterium, die Anderung des Dodecange-
haltes zwischen der letzten und der aktuellen Iteration kleiner als 1- 1074 ist oder
die maximale Anzahl an Iterationen erreicht ist. Das Abbruchkriterium des Do-
decangehaltes wurde auf Grundlage der langen Einschwingzeiten des dynamischen
Prozessmodells von Rétze etal. (2019) gewéahlt. In den Simulationen benétigte das
Prozessmodell in der Regel zwischen 15 und 30 Iterationen bis zum FErreichen des

Konvergenzkriteriums als Abbruchkriterium.

H.3. Prozessmodell HCTR-CSTR und Dekanter

Zur Ermittlung der Reaktionsparameter und Berechnung der Strome des Experi-
ments in Abschnitt 4.4.2 wurde das Prozessmodell bestehend aus dem Wendelrohr-
reaktor und dem Dekanter um einen Riihrkesselreaktor erweitert. Fir den Rihrkes-

selreaktor wurde ein stationédres Modell zugrunde gelegt (Kaiser et al., 2017):

0= hi,in — hi,out + VL Z l/i’jTj,i € Komp ﬂﬁSSig, (H12a)

J

Di
Ky,

0 = 7 in —Niou+ VL E viri+kra; (

J

Das Gleichungssystem (H.12) wurde mit fsolve in MATLAB (2017a) gelost.

— CLJ‘) .1 € Komp. gasformig. (H.12b)
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