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Abstract

Increasing economical, ecological and safety requirements for chemical

production processes demand an assessment of the predicted behaviour at

every stage of process development. For instance in the field of process

safety, thermal behaviour not only under normal conditions but also in the

case of a cooling failure has to be considered. Although well-developed

methods for the assessment and the optimisation of the thermal safety are

available, in general they are considered too late within the time frame of

process development.

As a contribution to closing such gaps, stage-consistent modelling of the

relevant system in the development phase under consideration is

suggested. The focus of the present study is the in fine chemicals

production widely used semibatch reactor. In order to assess the thermal

risk arising from alternative synthesis routes, it is sufficient to use a

adiabatic model of the chemical system. Optimisation during the process

development phase requires that the physico-chemical processes, including

contacting scheme and heat production, have to be modelled. In the design

stage, when the conception and layout of the equipment takes place, a

model has to be set up which describes the dynamic behaviour of the

overall system including the cooling device and the control system.

Whereas the needed thermodynamic data are often easily available, kinetic

data are hardly obtainable by experiment or literature.

For application in the early stages of process development, a method based

on dynamic differential scanning calorimetry (DSC) was studied. This

method permits an early estimation of the probability of thermal risk,

expressed by the time to maximum rate under adiabatic conditions

(TMRad). Because autocatalytic reactions need to be considered

separately, the DSC-Method was extended for their identification. By

means of a mathematical description of the DSC-equipment and of

different reaction types, it was possible to simulate adiabatic temperature

curves as well as dynamic and isothermal DSC curves. The reliability of

the estimation method could be shown by comparing the TMRaii-values

derived from these curves using different methods including the estimation



method. The experimental adiabatic dewar and isothermal DSC

measurements showed a good agreement with the results derived from

dynamic simulations.

For the development of semibatch processes, a methodology is proposed

which includes an optimisation on the basis of dynamic process modelling.

If the optimisation is done by dynamic programming, it is possible to

include several constraints. The objective function used consists of a term

which describes the economic performance, and a penalty term; the

penalty term describes the deviation from the constraints. A minimal

acceptable TMRad and a maximal removable heat release rate under normal

conditions were chosen as constraints. To describe the economic

performance the yield or the production costs were used. By means of

two case studies, it could be shown that modifying the feed profile leads to

an increase of the economic performance while maintaining the safety

constraints at the same time.

In order to assess the dynamic behaviour of the overall system, consisting

of chemicals and their reactions, process and equipment, the process

model used for the optimisation has to be extended by the equipment. The

emphasis has to be put on the process dynamics resulting from the

inertness of the cooling device and the control system. Using the

production process of a vitamin intermediate as a case study, it could be

shown that the dynamic behaviour of the overall equipment can be

described well by a dynamic simulation model. In the case studied, it was

possible to check the transfer of a process alternative to an existing

production plant and to optimise the control parameters.

By means of different case studies, it could be shown that the regular

integration of dynamic modelling in process development, together with a

continuous adaptation of the models according to the required degree of

complexity of a particular stage can be highly beneficial.



Zusammenfassung

Okonomische, okologische und sicherheitstechnische Anforderungen an

einen chemischen Produktionsprozess verlangen auf alien Stufen der

Prozessentwicklung eine vorausschauende Beurteilung des

Prozessverhaltens. Zum Beispiel muss zur Beurteilung der

Prozesssicherheit das thermische Verhalten im Normalbetrieb und bei einer

Kiihlpanne abgeschatzt werden. Obwohl ausgereifte Methoden zur

Beurteilung und Optimierung der thermischen Prozesssicherheit vorhanden

sind, werden sie allgemein erst zu spat auf der Zeitachse der Entwicklung

in die Entscheidungsfindung miteinbezogen.

Als Beitrag zur Schliessung solcher Liicken wird eine stufengerechte

Modellierung des auf der jeweiligen Entwicklungsstufe relevanten Systems

vorgeschlagen. Als Untersuchungsgegenstand steht der in der

Spezialitatenchemie weitverbreitete Semibatchreaktor im Zentrum. Zur

Beurteilung alternativer Synthesewege beziiglich ihres thermischen Risikos

reicht in der Verfahrensforschung die Modellierung des adiabaten Systems

aus. In der Verfahrensentwicklung mussen zur Optimierung die

physikalisch-chemischen Vorgange inklusive der Reaktionsfuhrung

modelliert werden. Fur die in der Stufe der Anlageprojektierung

stattfindende Konzipierung und Dimensionierung des Reaktors muss

schliesslich ein Modell erstellt werden, welches das dynamische Verhalten

des Gesamtsystems inklusive Kuhlkreislauf und Regelsystem beschreibt.

Die notwendigen thermodynamischen Daten sind oft aus der Literatur

verfugbar. Kinetische Daten sind meist weder aus Literatur noch durch

Experimente leicht zuganglich.

Fur den Einsatz auf friihen Entwicklungsstufen wurde eine Methode

untersucht, welche die Abschatzung der Eintrittswahrscheinlichkeit eines

thermischen Runaways erlaubt. Die Methode basiert auf der Abschatzung

der TMRad (time to maximum rate under adiabatic conditions) aus

temperaturprogrammierten DSC-Messungen (differential scanning

calorimetry). Da autokatalytisch ablaufende Reaktionen gesondert

betrachtet werden mussen, wurde weiter eine Methode zu deren

fruhzeitigen Identification entwickelt. Durch die mathematische



Beschreibung der Messapparatur und von verschiedenen Reaktionstypen

konnten sowohl der adiabate Temperaturverlauf als auch

temperaturprogrammierte und isotherme DSC-Kurven simuliert werden.

Durch Vergleich verschiedener Methoden zur Ermittlung der TMRad

konnte auf dieser Datenbasis die Zuverlassigkeit der Schatzmethode gezeigt

werden. Die Anwendung auf experimentelle Druck-Warmestau-Versuche

und isotherme DSC Messungen zeigte eine gute Ubereinstimmung mit den

durch dynamische Simulation erhaltenen Resultaten.

Fur die Entwicklung von Semibatch-Verfahren wird eine Methodik

vorgeschlagen, welche die Optimierung auf der Basis dynamischer

Prozessmodellierung beinhaltet. Die Optimierung wird mit dynamischer

Programmierung durchgefuhrt. Die dazu notwendige Zielfunktion setzt

sich dabei aus einem Okonomieterm und einem Strafterm zusammen. Der

Strafterm beschreibt die Abweichung von der einzuhaltenden

Randbedingung. Als Randbedingungen wurden eine minimal akzeptierte

TMRad und eine maximal abfuhrbare Warmeleistung im Normalbetrieb

gewahlt. Als Okonomieterm wurden die Ausbeute oder die Produktkosten

verwendet. Anhand zweier Fallbeispiele konnte gezeigt werden, dass durch

Anwendung eines modifizierten Dosierprofils eine bessere okonomische

Leistung moglich ist; und dies unter gleichzeitiger Einhaltung der

Randbedingungen aus dem Sicherheitsbereich.

Zur Beurteilung des dynamischen Verhaltens des sich aus Chemie,

Verfahren und Apparatur zusammensetzenden Gesamtsystems wurde das

in der Optimierung verwendete Verfahrensmodell um das Apparatemodell

erweitert. Schwerpunkt ist dabei die sich aus der Tragheit des

Kuhlsystems und aus dem Regelungskonzeptes ergebende Dynamik. Im

betrachteten Fallbeispiel ermoglichte dies die modellbasierte Uberprufung

der Umsetzbarkeit einer Verfahrensalternative in einen bestehenden

Betriebsreaktor und die Optimierung der Reglereinstellungen.

Anhand von Fallbeispielen konnte gezeigt werden, dass dynamische

Modellierung als standiger Begleiter bei einer Prozessentwicklung durch

laufende Anpassung der Modelle an die geforderte Komplexitat wertvolle

Dienste leistet.
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1. Einleitung

1.1 Sicherheit als Teilbereich der integrierten

Prozessentwicklung

Die Forderung nach Nachhaltigkeit verlangt von der chemischen Industrie

ein verantwortungsvolles Handeln zum Schutz von Mensch und Umwelt.

Dazu mussen Produkte entwickelt werden, welche eine hohe Wert-

schopfung erbringen und gleichzeitig sicher und umweltvertraglich herge-

stellt, verwendet und entsorgt werden konnen. Um konkurrenzfahig zu

bleiben, muss ein Prozess entwickelt werden, welcher das Produkt zum

gewunschten Zeitpunkt und in gewunschter Menge und Qualitat verfugbar

macht. Diesen Anspriichen gerecht wird das Konzept der integrierten

Prozessentwicklung (Hungerbiihler, 1995): Zur Aufrechterhaltung der

Effizienz werden dabei Okologie, Sicherheit und Okonomie parallel und

unter Beriicksichtigung der gegenseitigen Wechselwirkung betrachtet

(Christmann et al., 1985). Zur Umsetzung dieses Konzeptes sind Methoden

notwendig, welche stufenspezifische Aussagen erlauben, mit den

vorhandenen Daten auskommen, sowie die Abschatzung der Interaktionen

ermoglichen (Turney, 1990).

Zu Beginn der Entwicklungsarbeit ist die Beeinflussbarkeit des Gesamt-

systems gross, das Wissen aber noch klein (Heinzle und Hungerbuhler,

1997). Deshalb muss versucht werden, die relevanten Entscheide aufgrund

von Voraussagen fiber das Verhalten des Prozesses in den Bereichen

Sicherheit, Okonomie und Okologie zu treffen. Durch eine systematische

Beriicksichtigung bereits gemachter Erfahrungen konnen schon in friihen

Phasen der Prozessentwicklung kritische Stoffe und Prozesse erkannt

werden (Mak et al., 1997). Falls noch keine Erfahrungen vorliegen, konnen

Voraussagen mit Hilfe von Prozesssimulation gemacht werden (Kuriim et

al., 1997; Deerberg et al., 1996). Das der Simulation zugrunde liegende

Modell muss eine Prognose des Systemverhaltens ermoglichen.

Die Leitgrossen der integrierten Verfahrensentwicklung sind Okoeffizienz,

inharente Sicherheit und gesellschaftliche Akzeptanz (Hungerbuhler, 1997).
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Abb 1-1 Verknupfung von Energie- und Stofffreisetzung

Das Prinzip der inharenten Prozesssicherheit besteht darin, das Gefahren-

potential zu eliminieren oder zu reduzieren und nicht durch zusatzliche

Schutzmassnahmen zu kontrollieren (Kletz, 1991).

Als Handlungsmoglichkeiten ergeben sich grundsatzlich eine Reduktion

oder Elimination der vorhandenen Energie- und Stoffpotentiale sowie eine

Reduktion der Auslosewahrscheinlichkeit durch eine Erhohung der

Fehlertoleranz des Prozesses (Hungerbuhler, 1997). In Abb. 1-1 ist der

Zusammenhang zwischen Energie- und Stofffreisetzungen dargestellt.

Bei der Produktion von Feinchemikalien stellt die Reaktivitat der auftreten-

den Stoffe eine bedeutende Gefahr dar (Barton und Nolan, 1989). Die

Auswirkungen einer Freisetzung des thermischen Potentials lassen sich gut

anhand des Runaway-Szenarios darstellen. Dieses beschreibt den adiabaten

Temperaturverlauf nach Eintreten einer Kiihlpanne (Stoessel, 1993a). Zur

Ermittlung der das Runaway-Szenario beschreibenden Daten sind ver-

schiedene experimentelle Methoden entwickelt worden (Grewer, 1989;

Singh, 1997).

Anhand von Fallbeispielen (Englund, 1995) wurde in der Literatur

aufgezeigt, wie die Grundsatze der inharenten Prozesssicherheit in den

Phasen Anlageprojektierung und Anlagebau umgesetzt werden konnen. Es

wird aber hervorgehoben, dass eine eflTiziente Erhohung der inharenten

Prozesssicherheit nur in friihen Zeitpunkten moglich ist (Mansfield, 1996;
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Hendershot, 1997). Dies bedeutet eine Beriicksichtigung bereits bei der

Festlegung der Chemie in den Stufen Verfahrensforschung und

Verfahrensentwicklung (Regenass, 1995). Hier wird auch das thermische

Potential festgelegt.

Durch aktive Beeinflussung der Sicherheit an der Quelle und in fruhen

Phasen der Prozessentwicklung konnen Konflikte zwischen Okonomie und

Sicherheit besser gelost werden (Gygax, 1988). Diese Konflikte konnen

entstehen, da z.B. durch Reduktion der Eduktkonzentrationen das Potential

und die Auslosewahrscheinlichkeit einer thermischen Explosion reduziert

werden, gleichzeitig aber die Produktivitat (Raum-Zeit-Ausbeute) aufgrund

der geringeren Reaktionsgeschwindigkeit abnimmt (Keller et al., 1996).

1.2 Problemstellung

Die Strukturierung des Prozessentwurfes mit dem "Hierarchical Approach"

(Douglas, 1988) behandelt schwergewichtig die Phase der Anlageprojek-

tierung und geht kaum auf die Wahl und Optimierung der

Reaktionsbedingungen ein. Gerade im Bereich der fur die Schweiz

typischen Feinchemikalienproduktion muss das Schwergewicht jedoch auf

der Entwicklung und Optimierung der chemischen Umsetzung und der

Aufarbeitung liegen.

Zur Erreichung einer grosstmoglichen Flexibility, sowohl was die

Produktionsmenge als auch die Art der Produkte anbetrifft, werden

Feinchemikalien haufig batchweise hergestellt. Hier kann durch den Einsatz

von Semibatchverfahren aufgrund der variablen Kontaktschemata und

Dosiergeschwindigkeiten starken Einfluss auf das Reaktionsgeschehen

genommen werden (Sharratt, 1997).

Gerade hier ist es durch Verwendung der dynamischen Prozesssimulation

moglich, die Systemzustande zu berechnen, welche eine Aussage bezuglich

der Auswirkungen im Storfall erlauben. Weiter sollen in dieser Arbeit auch

die im Normalfall auftretenden Stoff- und Energieflusse berechnet werden,

welche zur Beurteilung der okologischen und okonomischen Auswir¬

kungen notwendig sind.
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Die effiziente Integration der Modellierung und Simulation in den Entwick-

lungsablauf verlangt eine Kombination von Experiment und Simulation

(Biichs, 1991; Buschulte und Heimann, 1995). Obwohl dies zu Zeit- und

Kosteneinsparungen bei der Entwicklung fuhren kann, wird die Prozess¬

simulation bei der Entwicklung von Batchprozessen noch kaum eingesetzt.

Im Gegensatz dazu werden fur die Auslegung und Optimierung von konti-

nuierlichen Prozessen haufig Flowsheeting Programme eingesetzt (Aspen,

1995).

Obwohl das grundsatzliche Wissen zur Beurteilung der thermischen

Prozesssicherheit vorliegt und Methoden zur ErfUllung der Anforderungen

der integrierten Prozessentwicklung vorhanden sind, werden diese haufig

zu spat eingesetzt. Deshalb soil in dieser Arbeit versucht werden, die

dynamische Simulation nicht erst bei der Anlagenprojektierung, sondern

bereits friiher stufengerecht auf der Zeitachse der Entwicklung

anzuwenden.

1.3 Zielsetzung

In dieser Arbeit soil versucht werden, einen Beitrag zur Beurteilung der

thermischen Prozesssicherheit in friihen Zeitpunkten der Entwicklung zu

leisten. Dabei wird nur die fur Batch-/Semibatch-Produktion notwendige

dynamische Modellierung betrachtet. Bei der Entwicklung einer

Synthesestufe mussen chemische Umsetzung und Aufarbeitung aufein-

ander abgestimmt werden. Durch eine geschickte Reaktionsfuhrung kann

aber die Aufarbeitung erleichtert werden. Deshalb wird sich die vorliegende

Arbeit auf die Reaktionsfuhrung beschranken.

Dazu mussen vorhandene Abschatzmethoden so weiterentwickelt und

iiberpriift werden, dass sie als Screening-Methoden in friihen Phasen der

Prozessentwicklung eingesetzt werden konnen. Weiter soil der Einsatz von

Simulationswerkzeugen als Mittel zur Optimierung der Wirtschaftlichkeit

unter gleichzeitiger Beriicksichtigung der thermischen Prozesssicherheit als

Randbedingung uberpriift und erweitert werden. Die Werkzeuge zur Beur¬

teilung und Optimierung der Reaktionsfuhrung sollen zu einer Entwick-

lungsmethodik zusammengefugt werden, welche durch eine
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vorausschauende, auf dynamischen Modellen beruhende Beurteilung, zu

einer Steigerung der Effizienz in der Prozessentwicklung fiihrt. Diese

Methodik und die dazugehorenden Werkzeuge werden auf realitatsnahe

Fallbeispiele aus der chemischen Industrie angewendet.

1.4 Aufbau der Arbeit

Die Struktur der Arbeit orientiert sich im wesentlichen an der zeitlichen

Gliederung des Entwicklungsablaufes. Dieser gliedert sich in die Phasen

Verfahrensforschung, Verfahrensentwicklung, Anlageprojektierung sowie

Aniagebau und Inbetriebnahme. In Abb. 1-2 und Abb. 1-3 sind die in den

einzelnen Kapiteln bearbeiteten Fragestellungen zu diesen

Entwicklungsstufen aufgelistet.

« Grundlagen

Stufen der Prozessentwicklung Warmebilanz eines chemischen Prozesses,

Runaway-Szenano beschreibende Grossen, Grundlagen der Modellerstellung

Erarbeitung der Modellanforderungen anhand eines Ereignisses

Welche Modelle auf den Ebenen Chemie Verfahren und Apparatur sind

notwendig, um ein Ereignis beschreiben zu konnen17

Ereignisabklarung anhand des Fallbeispiels Vilsmeier, Modellanforderungen zur

Erklarung des Ereignisses

Abschatzung des thermischen Verhaltens auf fruhen Entwicklungsstufen

Sind durch temperaturprogrammierte DSC Messungen Proben mit einer hohen
Auslosewahrscheinlichkeit des thermischen Potentials erkennbar?
Ist die dazu notwendige Screenmgmethode in der Industrie anwendbar7

Methoden zur Abschatzung der TMRad, Messpnnzipien DSC und Dewar,
Uberprufung einer Screenmgmethode mit dynamischer Simulation, Erkennen von

Autokatalyten, experimented Uberprufung mit industnellen Proben, Erweiterung
des Beurteilungsablaufes um die Screening Methode

Verfahrensoptimierung unter Einhaltung von Randbedingungen

Mit welchen Optimierungsmethoden konnen Dosierprofile gefunden werden

welche zu einer optimalen Wirtschaftlichkeit unter Einhaltung von

Randbedingungen aus dem Bereich der thermischen Prozesssicherheit fuhren?

Dosierprofiloptimierung durch Regelung der TMRad, Einfuhrung in die dynamische
Programmierung, Konstruktion okonomischer Zielfunktionen, Anwendung auf die

Fallbeispiele Sulfonierung und Etinol

Abb 1-2 Kapiteluberswht Leitfragen undBearbeitungsschwerpunkte, ersterTeil
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Abschatzung der apparativen Anforderungen fur die Betriebseinfuhrung

Kann durch Erweiterung des formalkmetischen Prozessmodelles um das Apparate-

modell die Dynamik des Gesamtsystems abgebildet werden7

Modellierung Apparatur inklusive Regelung, prospektive Analyse des

Systemverhaltens, Optimierung der Reglereinsteilungen, Simulation von

Prozessabweichungen, Anwendung auf die Fallbeispiele Etinol und Vilsmeier

Schlussfolgerungen und Ausblick

Wie sollen die Screenmgmethode und die auf Prozessmodellen beruhenden

Abschatzungen auf der Zeitachse der Entwicklung eingesetzt werden7

Zusammenfuhren der Methoden, Diskussion des vorgeschlagenen Ablaufes

Diskussion moglicher weiterfuhrender Arbeiten

Abb 1-3 Kapitelubersicht Leitfragen und Bearbeitungsschwerpunkte, zweiterTeil

1.5 Uberblick uber die verwendeten Fallbeispiele

Zur Erarbeitung von Methoden auf den verschiedenen Entwicklungsstufen

werden in dieser Arbeit drei industrielle Fallbeispiele verwendet. Diese

stammen aus den Firmen F. Hoffmann-La Roche und Ciba Specialty

Chemicals sowie aus dem bei ESCIS erhaltlichen Thermal Safety Tutorial.

Aus Grunden der Vertraulichkeit wurden die Fallbeispiele leicht abgeandert

und vereinfacht, so dass eine missbrauchliche Verwendung der beschrei-

benden Daten nicht moglich ist. In Abb. 1-4 ist eine Zusammenstellung der

verwendeten drei Fallbeispiele abgebildet.

Dem ersten Beispiel, im folgenden "Vilsmeier" genannt, liegt ein

tatsachliches Ereignis zugrunde. Fur die Ereignisabklarung wurden vom

Betrieb verschiedene Untersuchungen durchgefuhrt (Giger, 1995), welche

im Rahmen dieser Arbeit iiberarbeitet wurden. Insbesondere wurde eine

Modellierung des Kiihlkreislaufes durchgefuhrt. Dieses Fallbeispiel wird im

Kapitel 3 verwendet, um Modellanforderungen so zu defmieren, dass

Ereignisse mit einem Durchgehen der Reaktionsmasse beschrieben werden

konnen.

Das zweite Beispiel, im folgenden "Sulfonierung" genannt, ist ein

Schulungsbeispiel fur thermische Prozesssicherheit (ESCIS, 1997).

Anhand der vorhandenen Daten wurde ein Verfahrensmodell erstellt.

Dieses wird in Kapitel 5 verwendet, um eine Dosierprofiloptimierung

durchzufuhren. Das dritte Beispiel, im folgenden "Etinol" genannt, ist ein
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Fallbeispiel Vilsmeier Fallbeispiel Sulfonierun 1 Fallbeispiel Etinol

Ver¬ wendung
Erarbeitung der

Modellanforderungen
anhand eines Ereignisses

Optimierung unter Ein¬

haltung von Rand¬

bedingungen

Optimierung unter Ein¬

haltung von Rand¬

bedingungen, Beurteilung
der Betnebseinfuhrung

Chemie
Substitution des Carboxy
Sauerstoffs eines Lactams

mit einem N,N

disubstituierten Anilin 1)

Elektrophile Substitution

mit Schwefeltnoxid an

einem Nitroaromaten 4)

Addition von

Monolithiumacetylid an ein

ungesattigtes Keton 6)

Verfahren
Erste Stufe Semibatch mit

Bildung eines Vilsmeier-

komplexes, zweite Stufe

thermisch initierter Batch

Semibatch mit Vorlage
des Nitroaromaten und

Dosierung von Oleum

Semibatch mit Vorlage von

Monolithiumacetylid und

Dosierung des Ketons

Apparatur Durchfuhrung in

Mehrzweckanlage
Durchfuhrung in

Mehrzweckanlage
Durchfuhrung in

Monoanlage

Daten
Daten von Ciba SC 2)

gemessen und zur

Verfugung gestellt

Daten aus dem Thermal

Safety Tutorial 5)

Daten von Roche 7> zur

Verfugung gestellt

Modell- grundlagen
Modellierung Kinetik

durch Ciba SC 2),

Modellierung Apparatur in

einer Semesterarbeit 3)

Modellerstellung anhand

Thermal Safety Tutorial 5)

Modellierung Chemie in

einer Diplomarbeit8),
Modellierung der Apparatur
im Rahmen dieser Arbeit

Abb 1-4 Uberbhck uber die in dieser Arbeit verwendeten Fallbeispiele ' (Raue,

1990),2) (Ciba-Geigy, 1994), 3> (Brogle, 1995), 4> (Streitwieser und

Heathcock, 1986),5> (ESCIS, 1997), 6) (Wiederkehr, 1988), 7) (Roche,

1995),
s>

(Zechner, 1995)

sich bereits in Betrieb befindender Prozess (Roche, 1995). Die

Modellierung des Verfahrens und der Apparatur geschah im Rahmen dieser

Arbeit unter Mitwirkung von Diplomanden (Zechner, 1996) und

Doktoranden (Guntern, 1998). Dieses Beispiel dient als Grundlage zur

Dosierprofiloptimierung in Kapitel 5 und zur Abschatzung des Betriebs-

verhaltens im Kapitel 6.

Bei der Bearbeitung der Fallbeispiele mussen Fragestellungen auf den

Ebenen "Chemie", "Verfahren" und "Apparatur" gelost werden. "Chemie"

umfasst dabei das Wissen um die Reaktionswege zu den Haupt- und

Nebenprodukten sowie eine Beschreibung deren Kinetik und Thermo-

dynamik. "Verfahren" umfasst das Konzept der Verkniipfung von Stoff-

und Energiestomen, dabei muss festgelegt werden, in welcher Reihenfolge
und mit welchen Konzentrationen und Temperaturen die Stoffe wie lange
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miteinander in Kontakt sind. Die Ebene "Apparatur" umfasst schliesslich

die Anforderungen an die Apparatur, so dass die im Verfahren beschrie-

benen Bedingungen eingehalten werden konnen. Das Schwergewicht der

Betrachtung verschiebt sich wahrend der Entwicklungsarbeit von der

Chemie hin zur Apparatur.

Im folgenden Kapitel werden die Grundlagen der thermischen Prozess¬

sicherheit und der Modellierung dargestellt. Weiter soil ein aufgrund

zahlreicher Besuche in der chemischen Industrie entstandenes Bild der

Prozessentwicklung aufgezeigt werden.



2. Grundlagen

2.1 Stufen der Prozessentwicklung

Hauptaufgabe der Prozessentwicklungsabteilung einer Chemiefirma ist die

termingerechte Bereitstellung eines Prozesses, welcher ein gewiinschtes

Produkt zum gewiinschten Zeitpunkt in gewiinschter Menge und Qualitat

verfugbar macht. Diese Aufgabe kann durch Verfahrensverbesserungen,

neue Herstellverfahren, Einsatz anderer Rohstoffe oder anderer Betriebs-

weisen gelost werden (Beck, 1997).

Im Entwicklungsprozess werden die Phasen Syntheseforschung, Verfah-

rensforschung, Verfahrensentwicklung, Anlageprojektierung, Aniagebau

und Inbetriebnahme sowie Betrieb durchlaufen (Abb. 2-1).

• Aufgabe in der Syntheseforschung ist es, ein Zielmolekiil zu defmieren,

dessen Wirkung eine Produktion rechtfertigt. Der zur Herstellung ver-

wendete Syntheseweg wird dabei nicht vor dem Hintergrund einer

technischen Realisierung erarbeitet.

Phase Festgelegt wird

Synthese¬

forschung
- Zielmolekul

verfahrens-

forschung

- Syntheseweg
- Synthesestufen
- Chemie der Stufen

Verfahrens¬

entwicklung

Optimierung

- Stufenbedmgungen
- Mengenverhaltnisse
- Zeitliche Verhaltnisse

- Apparative Anforderungen

Anlage¬
projektierung

Dimensionierung

- Verfahrensschema

- Prozessfhessbild (R&l)
- Apparatespezifikationen
- MSRT Konzept

Aniagebau und

Inbetriebnahme

Realisierung

- Apparatedisposition
- Montage
- Arbertsplatzbeschneb
- Betnebsvorschnft

Betrieb
- Produktivitat

- Unterhalt

- Betnebsoptimierung

Abb 2-1 Charakterisierung der Stufen der Prozessentwicklung
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• In der Verfahrensforschung muss aufgrund von Literatur, Erfahrung

aus ahnlichen Synthesen und Kenntnis der vorhandenen apparativen

Moglichkeiten ein Syntheseweg und Synthesestufen gefunden werden,

welche den Anforderungen beziiglich technischer Machbarkeit, Oko¬

nomie, Okologie und Sicherheit entsprechen.

• Aufgabe in der Verfahrensentwicklung ist es, die Synthesestufen zu op-

timieren und im Hinblick auf das Scale-Up an die Durchfuhrbarkeit im

Betriebsmassstab anzupassen. Im Fall der geplanten Einfuhrung in eine

bereits bestehende Anlage muss dies vor dem Hintergrund der vorhan¬

denen Apparate geschehen. Bei einem geplanten Bau einer Neuanlage

miissen die hier ermittelten Daten fur die Apparateauslegung ausreichen.

• Bei der Anlageprojektierung muss ein Verfahrensschema erstellt wer¬

den, welches die Logik des Prozesses darstellt sowie ein Prozess-

verfahren, welches die Mengen und die Reaktionsbedingungen definiert.

Diese werden auf ein Prozessfliessbild ubertragen, welches die im

Prozess verwendeten Apparate und deren Verbindung inklusive

Regelkreise wiedergibt. Auf dieser Basis lassen sich die Apparate

dimensionieren.

• Im Rahmen des Anlagebaus und der Inbetriebnahme wird die Apparate-

disposition fur die Montage festgelegt. Parallel dazu mussen die

Betriebsvorschrift und der Arbeitsplatzbeschrieb erstellt werden. Diese

konnen bei der Inbetriebnahme noch Anderungen durchlaufen.

• In der Betriebsphase kann noch eine Nachoptimierung aufgrund der

realen Betriebsdaten durchgefuhrt werden. Dies fuhrt zu einer Lern-

kurve in der Produktion.

Die Entwicklungsarbeit kann als Pioniersituation bezeichnet werden, in der

nur durch Einsatz von methodischen Instrumenten die Wahrscheinlichkeit

erhoht werden kann, ein angestrebtes Entwicklungsziel relativ rasch und

mit Aussicht auf eine starke Losung zu erreichen (Blass, 1985). Die an-

fallenden Probleme werden nach dem in Abb. 2-2 dargestellten iterativen

Problemlosungszyklus angegangen (Van Gigch, 1991).
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Synthese

Alternative 1 AnalyseK
Charaktensierende

Attribute

Alternative

Problemstellung

n—» Analyse
Charaktensierende

Attribute

Entscheidungs-
modell

Problemformulierung

Bewertung
und Auswahl

Wissensbasis

Bedarf

Auswertung Losung

EINGANG AUSGANG

Abb 2-2 Entwicklung als iterativer Problemlosungsprozess (Van Gigch, 1991)

Zur Beurteilung des Prozesses miissen die Sicherheit, die Beeinflussung der

Umwelt, die Investitions- und Betriebskosten und das Betriebsverhalten

berucksichtigt werden (Mc Brien et al., 1993). Das Betriebsverhalten

umfasst unter anderem die Robustheit (Stabilitat auf Abweichungen) und

die Flexibilitat (Anpassbarkeit bei sich verandernden Rahmenbedingungen).

2.2 Modellierung

Ein Modell ist ein abstraktes Abbild der Realitat. Dabei soil das Modell eine

Prognose des Verhaltens des abgebildeten Systems in einer gewissen

Umgebung ermoglichen. Dies ist speziell von Interesse, sobald Aussagen

uber ein System gemacht werden mussen, dessen Verhalten noch nicht

experimentell ermittelt wurde.

Zur Erstellung eines Modells wird das Gesamtsystem in Teilsysteme zer-

legt (Dekomposition). Dabei steigt der Aufwand zur Modellerstellung mit

steigender Dekomposition. Deshalb soil ein Modell nur gerade so ausfiihr-

lich sein, um mit annehmbarer Genauigkeit eine Voraussage innerhalb der
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erreichbaren Betriebsbedingungen zu gewahrleisten. Im Laufe der Prozess¬

entwicklung andert sich sowohl die Art der gewiinschten Voraussagen als

auch die erwunschte Genauigkeit. Dies fuhrt zu unterschiedlichen Modell-

tiefen auf den verschiedenen Entwicklungsstufen.

Grundsatzlich kann zwischen empirischen und theoretischen Modellen

unterschieden werden (Marquardt, 1995). Bei einem empirischen Modell

werden beobachtete Ein- und Ausgabegrossen mit Hilfe eines unstruktu-

rierten mathematischen Modells korreliert, um einen Zusammenhang

zwischen den wesentlichen Ein- und Ausgabegrossen herzustellen. Dieses

Black-Box Modell ermoglicht keine Aussagen iiber die Funktion und den

Mechanismus eines Prozesses.

Im Gegensatz dazu basiert ein theoretisches Modell auf physikalisch-

chemischen Grundgesetzen, welche als Stoff- und Energiebilanzen

formuliert werden. Diese mussen im Rahmen eines Deduktionsprozesses

abgeleitet werden. Dieses strukturierte Modell enthalt neben den Ein- und

Ausgangsgrossen auch die inneren Systemzustande und kann deshalb zur

Erklarung von Verhalten und Funktion des Systems herangezogen werden.

Zur Modellerstellung mussen in einer ersten Phase (Systemabstraktion)

anhand einer Problemanalyse die Anforderungen an das Simulationsmodell

definiert werden (Marquardt, 1995). Daraus ergeben sich die zu betrach-

tenden physikalisch - chemischen Vorgange, mit welchen das reale System

beschrieben werden soil. In einer zweiten Phase (Modellbildung) werden

die zu betrachtenden physikalisch - chemischen Vorgange als mathema-

tische Gleichungen formuliert. Im Fall von dynamischen Systemen sind

dies meist Differentialgleichungen. Diese Gleichungen miissen so

vorverarbeitet werden, dass sie von der benutzen Software numerisch

integriert werden konnen. Dies bedingt bei partiellen Differential¬

gleichungen meist eine Beschreibung mit finiten Elementen (Ingham et al.,

1994). In einer dritten Phase (Identifikation und Validierung) mussen die

verbleibenden strukturellen und parametrischen Unsicherheiten bereinigt

werden. Dies geschieht durch Anpassen der Modellparameter und

anschliessendem Vergleich der Anpassung verschiedener Modellvarianten.

Das resultierende Modell soil noch durch Vergleich mit experimentellen

Werten, welche nicht fur die Modellerstellung verwendet wurden, validiert
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werden. Die letzte Phase umfasst einerseits die Anwendung des Modells

z.B. fur eine Optimierung, andererseits aber auch die Auswertung mit dem

Ziel, das methodische Vorgehen zu verbessern oder zu erleichtern, z.B.

durch das Erstellen fixer Modellblocke, welche fur andere Systeme

verwendet werden konnen.

2.3 Thermische Prozesssicherheit

Die Auswirkungen einer Freisetzung des thermischen Potentials lassen sich

gut anhand des Runaway Szenarios darstellen (Stoessel, 1993a). Dieses

beschreibt den adiabaten Temperaturverlauf nach Eintreten einer

Kiihlpanne (Abb. 2-3). Bei Semibatch-Verfahren wird iiblicherweise davon

ausgegangen, dass die Dosierung bei Eintreten der Kiihlpanne gestoppt

wird (Serra et al., 1997).

Die Grundlagen fur das Runaway-Szenario sind die Massen- und

Energiebilanzen beim adiabaten Ablaufen einer exothermen bimolekularen

Reaktionje erster Ordnung und einer exothermen Zersetzungsreaktion des

Produktes (Schuler, 1992). Diese Bilanzen werden dabei soweit

vereinfacht, dass mit einem reduzierten Datensatz die Dynamik des

Durchgehens einer Reaktionsmasse beschrieben werden kann.

Die Warmebilanz ergibt sich aus der Leistung der chemischen Reaktionen

und der physikalischen Vorgange (z. B. Strahlung, Kristallisation, Durch-

mischung, Schmelze), aus dem Warmeaustausch iiber Heiz/Kuhlmantel,

aus der Energieabfuhr durch Verdampfung, aus dem Energieeintrag durch

den Riihrer und aus dem Energieein- und Energieaustrag durch Zu- und

Abstrome. Werden Warmeverluste durch physikalische Vorgange ver-

nachlassigt, und die mittlere Warmekapazitat cp als im betrachteten

Temperaturintervall konstant angenommen, ergibt sich Gleichung (2-1)

(Ingham et al., 1994).
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Temperatur

MTZR

MTSR

Tp

4Tad SR

Normaler

Prozessverlauf

4Tad ZR

Erwarmung durch

Standardreaktion

Zeit

Kiihlpanne

Abb. 2-3: Runaway Szenario (Stoessel, 1993a). Tp= Prozesstemperatur,

MTSR=maximal erreichbare Temperatur durch Ablaufen der

Standardreaktion, MTZR=maximal erreichbare Temperatur durch

Ablaufen der Zersetzungsreaktion, ATaj$R= adiabate

Temperaturerhohung durch die Standardreaktion, ATadZR= adiabate

Temperaturerhohung durch die Zersetzungsreaktion.

(Fem*Te,„-Faus*TRM)*pRM*cp,RM + VRM*Xr,(c,T)*(-AHR,,) + U*A*(TM-TRM)+W

dTR

dt (VRm*Prm*cp.rm)

(2-1)

VRM steht fur das Volumen der Reaktionsmasse in m3, pRM fur die Dichte

in kg m"3, cp-RM fur die mittlere Warmekapazitat in J kg"1 K"1, TRM fur die

Temperatur der Reaktionsmasse in K, Fein fur den Zufluss und Faus fur den

Abfluss in m3 s"1, Tein fur die Temperatur des Zustromes in K, r; fur die

Reaktionsgeschwindigkeit der Reaktion i in mol m"3 s"', AHRj fur die

Reaktionsenthalpie der Reaktion i in J mol"1, U fur den Warmedurchgangs-

koeffizienten in W m"2 K"1, A fur die Austauschflache in m2, TM fur die
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Temperatur des Kiihlmediums im Mantel in K und W fur die durch den

Riihrer eingetragene Leistung in Watt.

Ein Ungleichgewicht zwischen Warmeabfuhr und Warmeproduktion fiihrt

zu einer Anderung der Temperatur der Reaktionsmasse (ESCIS, 1989).

Eine Reduktion der Warmeabfuhr kann eintreten durch einen Ausfall des

Warmetragers, durch eine Abnahme der Warmeaustauschflache oder

durch eine Abnahme des Warmedurchgangskoeffizienten aufgrund von

Riihrerausfall, Verkrustungen oder Viskositatserhohungen. Eine Erhohung

der Warmeleistung kann eintreten durch Reaktandenakkumulation aufgrund

zu grosser Dosiergeschwindigkeit, durch Konzentrationserhohungen auf¬

grund Verdampfung, durch Zunahme der Phasengrenzflache, durch

inharente Systemeigenschaften wie eine hohe Sensitivitat gegeniiber

Verunreinigungen oder durch die unbeabsichtigte Vermischung von

Stoffen, welche heftig miteinander reagieren (Gustin, 1995). Weiter kann

durch eine ortliche Temperaturerhohung eine unerwiinschte Zersetzung

ausgelost werden (Gygax, 1988).

In sehr friihen Phasen der Prozessentwicklung konnen zum Erkennen von

Stoffe mit Verdacht auf leichte Zersetzlichkeit auch ohne das vorliegen

von Reaktionsmasse eine Sauerstoffbilanz aufgestellt werden (Gibson,

1987). Sobald als moglich miissen aber experimentelle Methoden eingesetzt

werden (Gygax, 1990).

Aufgrund des Runaway-Szenarios (Abb. 2-3) mussen zur Beurteilung der

thermischen Sicherheit eines Prozesses die in Tab. 2-1 dargestellten Fragen

beantwortet werden (Gygax, 1988).

Diese Fragen konnen gegliedert werden in eine Beurteilung des Normal-

betriebs bezuglich Warmeleistung qR(t) und Systemzustand (Konzentration

c(t), Temperatur T(t)) als Funktion der Zeit und in eine Beurteilung des

Potentials (ATaci,sR, ATad>ZR) und der Dynamik der Warmefreisetzung (AtSR,

AtZR) im Falle einer KUhlpanne. Die Kenntniss des Systemzustandes ist

notwendig, da das Potential und die Dynamik im Falle einer Kiihlpanne

davon abhangig sind.
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Tab. 2-1: Beurteilung der thermischen Sicherheit mit dem Runaway Szenario.

Wie gross ist die Warmeleistung qR der Reaktionsmasse als Funktion der Zeit

t, welche durch das Warmeaustauschsystem im Normalverlauf abgefuhrt
werden muss ?

Wie gross ist die maximale Temperatur (MTSR), welche beim adiabaten

Durchgehen der erwunschten Reaktion erreicht werden kann ?

Zu welchem Zeitpunkt im Prozessablauf fuhren adiabate Verhaltnisse zum

maximalen MTSR ?

In welcher Zeit AtSR wird durch das adiabate Ablaufen der erwunschten Reak¬

tion die MTSR erreicht ?

Wie gross ist die Temperaturerhohung ATadZR, welche beim adiabaten Ablaut

der Zersetzungsreaktionen eintritt, und welches sind die Konsequenzen ?

In welcher Zeit AtZR wird durch das adiabate Ablaufen der unerwunschten

Zersetzungsreaktionen eine Temperaturerhohung von ATadZR erreicht ?

Der adiabate Temperaturanstieg ATadjZR der Zersetzungsreaktion lasst sich

durch Gleichung (2-2) beschreiben.

IcZE>, * (-AHZR,,)

ATad,ZR = ^-=
^-

— (2-2)
Cp,RM CpRM pRM

QZR ist die spezifische Reaktionswarme der Zersetzung in J*kg'' und cpRM

die Warmekapazitat der Reaktionsmasse in J*kg"'*K"1. Die spezifische

Reaktionswarme ergibt sich aus der Summe der Konzentrationen cZe,i der

sich zersetzenden Stoffe in mol*m'3, den entsprechenden Reaktions-

enthalpien AHZRjl und der Dichte pmd in kg*m"3.

Fur den adiabaten Temperaturanstieg der erwunschten Reaktion ATad,sR

ergibt sich sinngemass:

J qR*dt J qR*dt
ATad,SR = XAcc(t) * ^ =

±-
(2-3)

qR steht fur die Warmeleistung der Standardreaktion in W und fiir den

Grad der Akkumulation XAcc gilt:
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t

/,
qR*dt

qR*dt

XaccW = 1 - Z (2-4)

h

0

Diese Grossen lassen sich z.B. in einem Reaktionskalorimeter (Regenass,

1977) diiokt messen. Der Gebrauch dieses Instrumentes hat sich bewahrt

(Hoppe, 1992). Zu beachten gilt es allerdings, dass bei komplexeren, Uber

mehrere Schritte ablaufenden Reaktionen bei der Messung als Semibatch¬

verfahren die Dosierung zu verschiedenen Zeitpunkten unterbrochen wer¬

den muss, um so die noch vorhandene Warme direkt messen zu konnen

(Stoessel, 1995). Anhand von Fallbeispielen wurde das Vorgehen fur

verschiedene komplexere Reaktionstypen aufgezeigt (Lerena et al.; 1996).

Speziell zu beachten gibt es den Fall der Hydrierung von Nitroaromaten, bei

der reaktive Zwischenprodukte auftreten (Stoessel, 1993b).

Fiir den Fall dass eine das System beschreibende Formalkinetik ermittelt

wurde, lasst sich die adiabate Temperaturerhohung der Standardreaktion

berechnen als

Ichnu * (-AHR>1)

ATad,SR = -4 j- (2-5)
Cp.RM PRM

Ci,m>, ist die im Unterschuss vorliegende, d.h. fur die Reaktion i limitierende

Konzentration in mol/m3 eines in der Reaktion i notwendigen Reaktanden

und AHR>, die Reaktionsenthalpie der i-ten Reaktion in J*mol"'.

Zur Beschreibung der Dynamik der Zersetzungsreaktion mussen die

Warme- und Stoffbilanzen fur den adiabaten Fall integriert werden. Fur

komplexere Systeme konnen dabei keine analytischen Losungen gefunden

werden. Fiir den einfachen Fall einer Reaktion nullter Ordnung kann fur die

Zeit, in der die Zersetzungsreaktion unter adiabaten Bedingungen ablauft,

Gleichung (2-6) hergeleitet werden (Frank-Kamenetskii, 1969; Townsend

und Tou, 1980). Eine Herleitung findet sich im Anhang A5.
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AtzR =
R*CP^*T°2

(2-6)

qZR(To) * Ea,ZR

R steht fur die universelle Gaskonstante in J*mol'1*K'1, cp,RM fur die War-

mekapazitat der Reaktionsmasse in J*kg_1*K"', T0 fur die Starttemperatur

in K, ab der adiabate Bedingungen herrschen, qZR(T0) fur die Warme¬

leistung der Zersetzungsreaktion bei To in W und Ea,ZR fur die Arrhenius

Aktivierungsenergie der Zersetzungsreaktion. Diese Zeit AtZR wird als

TMRad bezeichnet (Time to Maximum Rate under adiabatic conditions), da

fiir grosse ATad die Wendetangente an T(t) praktisch bei T = T0 + ATad

liegt. Die TMRad lasst sich mit geeigneten Apparaturen (ARC, Dewar) auch

direkt messen (Grewer, 1994).

Fur die Beschreibung der Dynamik des adiabaten Temperaturverlaufes bei

der erwunschten Reaktion kann im Normalfall keine analytische Losung

gefunden werden. Da aus Grunden der Effizienz die erwiinschte Reaktion

aber mit so grosser Leistung wie moglich gefahren wird, ist AtsR im

Normalfall gegeniiber TMRad vemachlassigbar klein. Bei der Beurteilung

der Dynamik eines Durchgehens der Reaktionsmasse wird deshalb

tiblicherweise nur TMRad betrachtet.

Die Beschreibung des Zustandes und der Warmeleistung im Normalbetrieb

ergibt sich aus der Losung der das System beschreibenden Stoff- und

Energiebilanzen. Die Stoffbilanzen setzen sich dabei aus Termen fiir die

chemischen Reaktionen sowie fur Zu- und Abstromen zusammen

(Soroush und Kravaris, 1993a). Diese sind nur numerisch zu losen.

Experimentell lasst sich die Warmeleistung direkt und die Konzentrationen

mit entsprechenden analytischen Zusatzgeraten wie FTIR in einem

Reaktionskalorimeter messen (Landau et al., 1995).
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Tab. 2-2: Beurteilung des thermischen Risikos aufffund einer Klassierung von

Tragweite und Wahrscheinlichkeit (Stoessel, 1993a).

Tragweite Wahrscheinlichkeit

Gross ATad > 200 K TMRad<8h

Mittel 50 K < ATad < 200 K 8 h < TMRad < 24 h

Klein ATad < 50 K TMRad > 24 h

Zur Beschreibung des thermischen Risikos kann als Mass fur die Wahr¬

scheinlichkeit TMRad und als Mass fur die Tragweite ATad verwendet

werden. Fiir eine einfache Beurteilung hat sich die in Tab. 2-2 aufgelistete

Klassierung bewahrt (Stoessel, 1993a).

Die Grundsatze fiir die Verbesserung der inharenten Sicherheit sind in

Tab. 2-3 angegeben (Kletz, 1991).

Nach dieser groben Ubersicht fiber die Entwicklungsstufen und die thermi¬

sche Prozesssicherheit sollen diese im folgenden Kapitel anhand eines Fall-

beispieles konkretisiert werden. Dabei wird insbesondere versucht, die sich

aus der thermischen Prozesssicherheit ergebenden Anforderungen an die

Prozessentwicklung fur die einzelnen Entwicklungsstufen zu formulieren.

Tab. 2-3: Grundsatzefur die Verbesserung der inharenten Sicherheit (Kletz, 1991).

Intensivieren: Reduktion der vorhandenen Mengen an gefahrlichen
Substanzen durch intensivere Ausnutzung des Volumens.

Ersetzen: Benutzen eines weniger gefahrlichen Stoffes anstelle eines

gefahrlichen.

Abschwachen: Benutzen eines Stoffes unter weniger gefahrlichen Bedin-

gungen.

Begrenzen der

Auswirkungen:
Auslegung der Prozesse so, dass bei Storungen die Aus¬

wirkungen langsamer und schwacher eintreten.
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3. Erarbeitung der Modellanforderungen
anhand eines Ereignisses

3.1 Einfiihrung

Die Prozesssimulation bietet die Moglichkeit, das Verhalten eines geplanten

Prozesses in den Bereichen Sicherheit, Okonomie und Okologie voraus-

schauend abzuschatzen. Um die Simulation stufengerecht einsetzen zu

konnen, mussen die zur Beschreibung des System-Endzustandes notwen¬

digen Modelle vorgangig bekannt sein. Fiir die thermische Prozess¬

sicherheit bedeutet dies, dass der Temperaturverlauf in einem Ereignisfall

aufgrund der Modellierung des Gesamtsystems nachvollziehbar ist. Mit

diesem Wissen konnen die den Modellen zugrundeliegenden Daten parallel

zum Entwicklungsprozess ermittelt werden. Durch die Untersuchung eines

realen Ereignisses (Hogrefe, 1995) sollen die auf den Ebenen Chemie,

Verfahren und Apparatur zur Beschreibung und Erklarung des Ereignis-

ablaufes notwendigen Modelle ermittelt werden.

Das Fallbeispiel wurde von der Ciba zur Verfugung gestellt und im Rahmen

dieser Studie aufgearbeitet (Ciba-Geigy, 1994; Keller, 1995). Die Verfah-

rens- und Apparatedaten wurden aus Vertraulichkeitsgriinden so abge-

andert, dass eine missbrauchliche Verwendung nicht moglich ist. Die

beschreibenden Daten befinden sich im Anhang A2.

Im folgenden wird in einem ersten Teil das Ereignis beschrieben. In einem

zweiten Teil wird das System, bestehend aus Chemie, Verfahren und

Apparatur, beschrieben und in einem dritten Teil werden mogliche Ur-

sachen fiir das Ereignis untersucht. In einem vierten Teil werden die aus

den Ursachen folgenden Modellanforderungen formuliert, so dass diese

Modelle wahrend der Prozessentwicklung einsetzbar sind. Aus den

Modellen ergeben sich auch die wahrend der Prozessentwicklung zu er-

mittelnden Daten.



Modellanforderungen 22

3.2 Ereignisbeschreibung

Das Herstellverfahren eines Farbstoffzwischenproduktes sollte in eine

Mehrzweck-Batchanlage eingefuhrt werden. Das Produkt dieses Ver-

fahrens wurde schon seit langerer Zeit in derselben Firma in einer anderen

Anlage hergestellt. Erst kurz vor der Transferierung der Herstellung in die

neue Anlage wurden noch Verfahrensanderungen erfolgreich eingefuhrt.

Bei der Betriebseinfiihrung dieses Farbstoffzwischenproduktes in der

neuen Anlage kam es zu einem Ereignis. Dabei trat ein Teil der Reaktions¬

masse in das Produktionsgebaude aus. In Abb. 3-1 ist der von Mess-

schreibern aufgezeichnete Verlauf der Reaktortemperatur und der Mantel-

temperatur dargestellt.

Im Sollablauf dieser Batchproduktion wird der Reaktor mit den Edukten bei

einer Temperatur von 60 °C beladen und anschliessend wird die Reak¬

tionsmasse auf 95 °C aufgeheizt. Das Kuhl-/Heizsystem bestand aus

einem mit Warmetragerol gefiillten Doppelmantel und einem mit Wasser

gekiihlten Warmetauscher fiir die Kiihlphasen. Zusatzlich bestand die

o -I 1 1 1 1 1

0 5000 10000 15000 20000 25000

Zeit (s)

Abb. 3-1: Gemessener Verlaufder Manteltemperatur (—), der Innentemperatur

(- - -) und der Sollinnentemperatur ( ) beim untersuchten Runaway-

Ereignis (Ciba-Geigy, 1994).
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Moglichkeit, Heissol aus einem zentralen Tank fur die Aufheizphasen in

den Kreislauf einzuleiten. Die Prozesstemperatur wurde uber eine Kaskade

geregelt.

Beim Ereignis konnte die Reaktortemperatur trotz intensiver Kuhlung nicht

auf dem Sollwert von 95 °C gehalten werden. Die Temperatur erreichte

einen Wert von ca. 150 °C, auf dem sie wahrend rund 1.5 Stunden blieb.

Danach erhohte sich die Temperatur explosionsartig, was zum Austritt von

Reaktionsmasse in das Produktionsgebaude und zu Apparateschaden

fiihrte. Die Auswertung der Messschreiber und die Uberprufung der

Betriebsvorschrift ergaben keine Fehlfunktion der Apparaturen und keine

durch menschliches Versagen hervorgerufene Abweichungen von der

Betriebsvorschrift. Auch die Uberprufung der verwendeten Chemikalien

ergab keine Abweichung von den Spezifikationen (Ciba-Geigy, 1994)

3.3 Systembeschreibung

Im folgenden wird das aus Chemie, Verfahren und Apparatur bestehende

System beschrieben. Die Modellparameter, welche zur Simulation der

Systemantworten verwendet wurden, befinden sich im Anhang A2.

3.3.1 Chemie

Im betrachteten Reaktionssystem treten zwei Hauptreaktionen und zwei

unerwunschte Zersetzungsreaktionen auf (Abb. 3-2). Die erste Haupt-

reaktion (A) ist die sehr rasch ablaufende exotherme Bildung des Vilsmeier-

komplexes (III) aus einem Lactam (I) und Phosphoroxichlorid (II).

Die zweite, langsam ablaufende Hauptreaktion (B) ist die stark exotherme

Substitutionsreaktion zwischen dem Vilsmeierkomplex (III) und dem

acetylierten Anilin (IV). Sowohl der Vilsmeierkomplex (III) als auch das

Produkt (V) konnen sich exotherm zersetzen.
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Abb. 3-2: HauptreaktionenA) Bildung Vilsmeierkomplex und B) Substitutions-

reaktion mit Bildung des erwunschten Produktes.

Die Reaktionsgeschwindigkeit der Vilsmeierkomplexbildung n ist je erster

Ordnung in Lactam und Phosphoroxichlorid; diejenige der Produktbildung

r2 ist pseudoerster Ordnung bezuglich des Vilsmeierkomplexes (Ciba-

Geigy, 1994). Die Zersetzungsreaktionen des Vilsmeierkomplexes und des

Produktes werden als Reaktionen erster Ordnung angenommen

(Gleichungen 3-1 -3-4).

Eal
r,
= ku *

exp -

R^
* [Lactam] * [POCl3]

r2
= k2„ *

exp

r3
= k3oo *

exp

T4
= k4„ *

exp

p
' * [Anilinderivat]

R * TRm

Ea3 1

R*TR

R*TR

[Vilsmeierkomplex]

[Produkt]

(3-1)

(3-2)

(3-3)

(3-4)
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3.3.2 Verfahren

Das Einkesselverfahren besteht vereinfacht aus folgenden Schritten:

• Abdestillieren eines aus der Herstellung des vorgelegten acetylierten

N,N-Dialkyl-Anilin (IV) stammenden Koppelproduktes.

• Einleiten von Lactam (I) in die Reaktionsmasse bei 35 °C.

• Zudosieren von POCl3 (II) (160 % Uberschuss), so dass die Innen-

temperatur mit Mantelkuhlung zwischen 60° und 70°C gehalten werden

werden kann (Dauer ca. 1.5 Stunden). Dabei bildet sich der Vilsmeier¬

komplex (III)

• Aufheizen der Reaktionsmasse innert 30 Minuten auf 95 °C. Dabei

startet die Bildungsreaktion des Produktes (V)

• Ausriihren bis der Vilsmeierkomplex vollstandig zu Produkt (V) umge-

setzt ist.

3.3.3 Apparatur

In Abb. 3-3 ist das vereinfachte R&I Schema der verwendeten Apparatur

dargestellt. Es handelt sich um einen emaillierten Doppelmantelriihrkessel,

dessen Innentemperatur TRM iiber eine Kaskade auf den Sollwert T^set

geregelt wird. Der Primarkreis ist als Proportionalregler geschaltet und der

Sekundarkreis als Proportional-Integralregler. Zum Heizen kann Heissol aus

einer zentralen Versorgung in den Kuhlkreislauf eingeleitet werden. Zum

Kiihlen wird das Warmetragerol durch einen mit Flusswasser gekuhlten

Warmetauscher umgeleitet. Die Manteltemperatur ist begrenzt, so dass die

maximale Differenz zwischen Mantel und Reaktorinhalt 90 °C betragt.

Die Regeldifferenz des Primarkreises RD(TRM) (Gleichung 3-7) wird durch

Multiplikation mit dem Absolutwert dieser Regeldifferenz quadratisch ver-

arbeitet (Gleichung 3-5). p0iTM ist dabei der Arbeitspunkt des Reglers und

K-TM die Verstarkung. Aus Stellgrosse des Primarkreises TMreg ergibt sich

die Regeldifferenz (Gleichung 3-8) fur den Sekundarkreis. Die Stellgrosse

des Sekundarkreises ist die Ventilstellung LB der Bypass-Leitung
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Abb 3-3 Vereinfachtes R&ISchema der verwendetenApparatur (R = Reaktor,

W= Flusswassergekuhlter Warmetauscher, P= Pumpe,

Trm = Temperatur der Reaktionsmasse, Tu = Manteltemperatur,

T/wset = Sollwert der Temperatur der Reaktionsmasse)

(Gleichung 3-6). p0,xB ist der Arbeitspunkt, Kc;LB die Verstarkung und Tt,Lb

die Nachstellzeit des Sekundarkreises des Kaskadenreglers.

TMreg = Po,tm + Kc,tm *RD(TRM)* | RD(Trm) |q

LB = Po,lb + KC,LB*RD(TM) + ^£ia*/RD(TM)dt
M,LB

RD(TRM) = TRMset - TRM

RD(TM) = TMregler - TM

(3-5)

(3-6)

(3-7)

(3-8)

3.4 Ereignisursachen

3.4.1 Thermische Gefahren durch die Chemie

Das thermische Risiko (Tragweite und Wahrscheinlichkeit) ergibt sich aus

den Konzentrationen der im Reaktor vorhandenen Stoffe und der



27 Modellanforderungen

Enthalpien der moglichen Reaktionen. In Abb. 3-4 sind die Konzentrations-

verlaufe im Sollbetrieb dargestellt. Diese ergeben sich aus der Simulation

mit den im Anhang A2 gegebenen mathematischen Beschreibungen.

Phosphoroxichlorid reagiert dabei ohne Akkumulation zum Vilsmeier¬

komplex ab. Da es aber im Uberschuss zugegeben wird, erhoht sich die

Konzentration bis zum Ende der Zugabe. Die Reaktion des Vilsmeier¬

komplexes mit dem Anilinderivat setzt erst nach Erhohen der Temperatur

in grosserem Ausmass ein und lauft relativ langsam ab.

Aus den DSC-Messungen (Abb. 3-5) ist ersichtlich, dass die

Reaktionsmasse sowohl vor als auch nach der Substitution mit dem

Anilinderivat ein erhebliches Energiepotential beinhaltet. Der Ubergang von

der erwunschten Reaktion zur Zersetzungsreaktion ist fliessend. Sowohl

der Vilsmeierkomplex als auch das gewtinschte Produkt konnen sich

zersetzen. Im folgenden wird als Zersetzungsreaktion die Summe dieser

beiden unerwunschten Reaktionen bezeichnet.
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Abb 3-4 Verlaufe der Anzahl Mole im stmulierten Sollablauf des Verfahrens

(A aquimolare Dosierung POCl3, B Ende Dosierung POCl3,

D Ende Heizrampe,—Anilinderivat, Phosphoroxichlorid,

Vilsmeierkomplex, — —Produkt)
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Gemessene temperaturprogrammierte DSC der Reaktionsmasse vor Start

der Temperaturrampe und nach vollstandigemAblaufen der Haupt-

reaktionen nach demAusruhren (— Warmeleistung, Bastshnie)

(Ciba-Geigy, 1994)

Aufgrund dieser Informationen und der in Anhang A2 gegebenen physika-

lisch-chemischen Daten ergibt sich fiir die Reaktionsmasse am Ende der

Heizrampe ein ATad,sR von 152 °C, woraus ein MTSR von 247 °C folgt.

Weiter ergibt sich fiir die Zersetzung der Endreaktionsmasse ein ATadZR

von 343° mit einer TMRad, die bedeutend unter einer Stunde liegt. Sowohl

die Tragweite als auch die Wahrscheinlichkeit eines thermischen Run¬

aways sind somit als gross zu beurteilen.

3.4.2 Einfluss der Verfahrenswahl auf das thermische

Risiko

Beim Verfahren handelt es sich im ersten Teil (Vilsmeierkomplexbildung)

um einen Semibatch und im zweiten Teil (Substitution) um einen thermisch

initierten Batch. Die Bedeutung dieser Verfahrensweise fiir die thermische

Prozesssicherheit wird in Abb. 3-6 deutlich. Hier ist die MTSR als Funk¬

tion der Zeit beim Sollablauf der Reaktion dargestellt.

Bereits bei der Dosierung von POCl3 durchlauft die MTSR ein Maximum.

Dieses ergibt sich zum Zeitpunkt der vollstandigen Umsetzung des vorge-

legten Lactams aufgrund der hohen Konzentration an Vilsmeierkomplex

und Anilinderivat. Danach nimmt die Konzentration durch die Verdunnung

mit dem im Uberschuss zugegebenen POCl3 ab. Das zweite Maximum

wird am Ende der Aufheizphase erreicht. Ab diesem Zeitpunkt nimmt die
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Abb. 3-6: MTSR, Innentemperatur und Konzentrationen als Funktion der Zeit im

Sollbetrieb. (A: aquimolare DosierungPOCl3, C: Beginn Heizrampe,

D: Ende Heizrampe, —Anilinderivat, Vilsmeierkomplex,

— —Produkt, — — Volumen, MTSR, ~ —Innentemperatur)

Vilsmeierkomplexkonzentration aufgrund des Umsatzes ab. Damit reduziert

sich die MTSR. Aufgrund der Wahl des thermisch initierten Batches als

Produktionsverfahren ist das thermische Risiko am Ende der

POCl3-Dosierung und am Ende der Aufheizphase am grossten.

3.4.3 Einfluss der Apparatur auf die Beherrschbarkeit des

Verfahrens

Da die Aufheizgeschwindigkeit im Vergleich zur Reaktionsgeschwindigkeit

gross ist, wird das Maximum der Warmeleistung am Ende der Heizrampe

erreicht. In Abb. 3-7 ist diese maximale Warmeleistung als Funktion der

Endtemperatur der Rampe dargestellt (Semenow Diagramm). Diese

maximale Warmeleistung wurde ermittelt, indem Simulationen mit

verschiedenen Rampenendtemperaturen durchgefuhrt wurden.
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Abb. 3-7- Semenow Diagrammfur das betrachtete System am Ende der Heizrampe

( Warmeleistung der Reaktionsmasse, — Warmeabfuhr durch Man¬

tel, Warmeabfuhr bei der kritischen Manteltemperatur TM]in,=341 K)

Weiter ist die Warmeabfuhr durch den Mantel als Funktion der Innen¬

temperatur dargestellt, welche sich aus den Apparatedaten im Anhang A2

ergibt. Fiir dieses System ergibt sich eine kritische Ktihlmediumtemperatur

TM,knt von 341 K. Die entstehende Reaktionswarme kann also ab einer

Kuhlmanteltemperatur von 341 K nicht mehr vollstandig abgefiihrt werden,

was zu einem Durchgehen der Reaktionsmasse fiihrt. Daraus lasst sich

uberschlagsmassig die im Warmetauscher notwendige Kiihlwasser-

temperatur TKw,knt errechnen, welche nicht uberschritten werden darf.

Dieser Wert ist rund 30 K hoher als die Eintrittstemperatur des als Kiihl-

mittel verwendeten Flusswassers.

In der Simulation kann durch Variation des Warmedurchgangskoefiizienten

U die Sensitivitat der kritischen Kiihlmediumtemperatur im Mantel TMjknt

und der kritischen Innentemperatur TRM)knt berechnet werden (Tab. 3-4).

Nach dieser Analyse kann die entstehende Warme am Ende der Heizrampe

abgefiihrt werden. Das Durchgehen der Reaktion kann damit nicht erklart

werden.
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Tab 3-4. Sensitivitat der kritischen Innentemperatur TgM^,,, der kritischen Kuhl-

mediumtemperatur TMkrU und der kritischen Kaltwassertemperatur im

Warmetauscher TKWkrlt auf Anderungen des Warmedurchgangs-

koeffizienten U

U[W*m2*K1] '

RM.knt IN TM.knt [K] '
KW.knt IN

150 355 341 332

200 361 346 333

250 365 349 333

Die Dynamik des Umschaltens von Heizen auf Kiihlen wurde bis jetzt noch

nicht berucksichtigt. Zur Untersuchung dieser Dynamik muss das Simula-

tionsmodell durch Verkniipfen des Kiihlsystems mit dem Reaktor erweitert

werden. Dadurch wird ersichtlich, inwieweit die gewiinschten Tempe-

raturen durch die Kiihlung des Kreislaufbls mit Flusswasser erreicht

werden konnen.

3.4.4 Dynamisches Verhalten des Gesamtsystems

Die Tragheit des Kiihlsystems lasst sich durch die Sprungantwort der

Mantel- und der Innentemperatur auf eine Anderung der Ventilstellung des

Warmetragereinlaufs in den Warmetauscher darstellen. Als Vergleich zur

Kuhlkurve des betrachteten Olkreislaufes ist in Abb. 3-8 die Kiihlkurve

eines Druckwasserkreislaufes eingetragen. Aufgrund der in Anhang A2

gegebenen Daten fur einen druckwassergektihlten und einen olgekuhlten

Reaktor und der Annahme einer inerten Reaktionsmasse lassen sich diese

Ktihlkurven leicht simulieren. Es wird deutlich, dass das verwendete olge-

kiihlte System eine lange Kiihlzeit hat.
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.Olkreislauf

18000

Abb 3-8 Simulierte Sprungantwort der Mantel-(--) und der Innentemperatur (—)

aufeine Anderung des Durchflusses durch den Warmetauscher im Fall

des betrachteten Olkreislaufes (dunri) bzw des Kaltwassereinlaufes im

Fall des Druckwasserkreislaufes (fett)

Die Dynamik des Gesamtsystems wird zusatzlich noch von der Regelung

beeinflusst. In Abb. 3-9 sind die aus der Simulation des Gesamtsystems

resultierenden Verlaufe mit dem verwendeten quadratischen Algorithmus

und als Vergleich dazu die resultierenden Verlaufe ohne Multiplikation mit

dem Absolutwert der Regeldifferenz dargestellt. Die verwendete Regler-

einstellung fiihrt aufgrund des fehlenden Integralanteils im Primarkreis zu

einer bleibenden Regelabweichung der Innentemperatur. Dabei zeigt sich,

dass aus dem quadratischen Regelalgorithmus und den getroffenen Modell-

annahmen ein Runaway resultiert.

3.4.5 Erklarung fiir das Ereignis

Da weder bei den verwendeten Chemikalien noch bei den Apparate-

funktionen eine Abweichung von den Spezifikationen festgestellt werden

konnte, muss das Ereignis durch inharente Systemfehler und nicht durch

eine aussere Storgrosse ausgelost worden sein. Aufgrund des durch die

Art der Chemie und des gewahlten Verfahrens grossen thermischen



33 Modellanforderungen

490

470

450

430 -

<D 410
Q.

370

350

330

I

Abb 3-9.

<*>
//' \v

i' ^

—— 1 1 V-

I

-**

1

1000 2000 3000

Zeit (s)

4000 5000

Einfluss des Regelalgorithmus aufdie Manteltemperatur (—), die

Innentemperatur (—) und den Sollwert der Innentemperatur (- - -) (fett:

verwendeter quadratischerAlgorithmus, dunn: ublicher Algorithmus ohne

quadratische Berucksichtigung der Regeldifferenz)

Potentials ist der Prozess als inharent unsicher einzustufen. Bereits eine

geringe Temperaturiiberschreitung kann zu einer Auslosung dieses

Potentials fuhren (Vgl. Abb. 3-9).

Der gewahlte Regelalgorithmus fuhrt zu einer geringen Uberschreitung der

Reaktorsolltemperatur in der Aufheizphase. Da das Kiihlsystem aufgrund

der relativ kleinen Menge an kaltem 01 im Kiihler recht trage reagiert und

der Warmeiibergang zum Warmetragerol schlecht ist, reicht diese Uber¬

schreitung aus, das System in einen instabilen Zustand zu bringen. Deshalb

konnen die Tragheit des Kiihlers, der schlechte Warmeiibergang zum

Warmetragerol und der zu einem Uberschwingen fiihrende Regelalgo¬

rithmus als auslosende Ursachen fiir das Ereignis bezeichnet werden.

In der Literatur werden immer wieder Ereignisursachen diskutiert. Zum

Beispiel nennt Barton als Hauptursachen fur thermische Explosionen das

Fehlen eines tieferen Verstandnisses der Prozesschemie und der Thermo¬

dynamic eine unzureichende Auslegung der Warmeabfuhr, ein unange-

passtes Mess- und Regelsystem sowie unangepasste Betriebsvorschriften
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(Barton et al., 1989). Zur Vermeidung dieser Fehler mussen das thermi¬

sche Verhalten des Reaktors und der Reaktionsmasse, die Auswirkungen

des Warmeaustausches auf den Reaktor und die peripheren Apparate, wie

auch die Stabilitat der Regelung und der Einfluss der Betriebsbedingungen

auf die Prozesssicherheit bekannt sein (Deerberg et al., 1996).

3.5 Aus dem Ereignis folgende Modellanforderungen

Da die Ereignisursachen in den Bereichen Chemie, Verfahren und

Apparatur liegen konnen, muss zur Verhinderung von Ereignissen ab¬

geschatzt werden, wie sich die Festlegung eines Prozessparameters auf

das Verhalten des Gesamtsystems auswirkt. Dies ist nur moglich durch die

Beschreibung des ganzen Systems mit einem theoretischen Modell.

Aus der Ereignisabklarung ergeben sich die in Abb. 3-10 aufgelisteten

Fragestellungen, zu deren Bearbeitung in den entsprechenden Entwick-

lungsphasen adaquate Methoden vorhanden sein miissen.

In der Verfahrensforschung mussen Methoden vorhanden sein, mit denen

rasch das thermische Potential von Reaktionsmassen abgeschatzt werden

kann. Dies dient der Beurteilung von Alternativen. Das Auftreten von Reak¬

tionsmassen mit grossem thermischen Potential kann so erkannt und bei

Verfahrensforschung

Wie kann das thermische Verhalten

einer Reaktionsmasse rasch

abgeschatzt werden ?

-> Vergleich von Alternativen zu

fruhen Zeitpunkten in der

Entwicklung

Verfahrensentwicklung

Wie konnen die Auswirkungen von

verfahrensanderungen auf den

Verlauf von Konzentrationen und

Warmeflussen beurteilt werden ?

-t> Optimierung durch parallele
Berucksichtigung der Okonomie

und der Sicherheit

Anlageprojektierung

Wie kann der Einfluss der Apparatur
auf das Verhalten des

Gesamtsystems beurteilt werden ?

-i> Apparateauslegung und Entwurf

der Reglerkonzepte

Abb 3-10 Problemstellungen, zu denen neue Methoden entwickelt werden mussen

und moghcheAnwendungen solcher Methoden
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Vorhandensein geeigneter Alternativen vermieden werden.

Methoden, welche in der Verfahrensentwicklung die Auswirkungen von

Anderungen der Prozessparameter auf das thermische Verhalten des Ver¬

fahrens voraussagen, konnen der Optimierung von Betriebsbedingungen

dienen. Damit konnen Systemzustande vermieden werden, bei denen das

Risiko einer thermischen Explosion gross ist. Mindestens lassen sich aber

aufgrund der Voraussage des Verhaltens geeignete Sicherheitsmassnahmen

treffen.

Aufgrund von Methoden, welche das Verhalten des Gesamtsystems be-

schreiben, konnen bei der Anlageprojektierung Apparate dimensioniert

oder die Eignung bereits vorhandener Apparate iiberpriift werden.

Ebenfalls konnen die Auswirkungen von Anderungen an

Prozessparametern auf den Ebenen Chemie, Verfahren, Apparatur und

Regelparametern auf das dynamische Verhalten des Gesamtsystems

abgeschatzt werden.

Diese Anforderungen lassen sich durch Simulationen auf drei unter-

schiedlich tiefen Modellierungsebenen erfullen (Abb. 3-11). Jede dieser

Ebenen erlaubt die Beantwortung spezifischer Fragen im Bereich der

thermischen Prozesssicherheit. Ein erstes Modell beschreibt das Run¬

away-Szenario. Auf einer friihen Entwicklungsstufe kann dieses aber nur

abgeschatzt werden. Hier werden noch keine Apparatedaten benotigt. Ein

Abgebildetes System Modellantworten

Modell- ebene
1

geschlossenes System ohne

Stoff- und Energieaustausch
- Potential & Dynamik der Zersetzung

Modell- ebene
2

Phys -chem Vorgange inklusive

Stoff- und Energieaustausch

- Konzentrationsverlauf und Warmefluss

basierend auf Formalkinetik mit

Reaktionsenthalpien

Modell- ebene
3

Dynamisches Verhalten des

Gesamtsystems inklusive

Mess- und Regelemnchtung

- Beschreibung der sich aus apparativer

Umsetzung inklusive Regelungssystem
ergebenden Systemdynamik

Abb 3-11 Beschreibung der Modellebenen zurprospektiven Beurteilung eines

Prozesses



Modellanforderungen 36

zweites Modell umfasst die Stoffbilanz der Haupt- und Nebenreaktionen in

Form einer Formalkinetik und der durch das Verfahren gegebenen

Stoffstrome. In Kombination mit dem ersten Modell kann somit ein Ver¬

fahren aufgrund dynamischer Storfallszenarien beurteilt werden. In einem

dritten Modell wird die apparative Umsetzung beschrieben. Schwer-

gewichtig werden dabei die sich durch die Apparatetragheiten ergebenden

Verzogerungen und die Systembeeinflussung durch das Regelungskonzept

betrachtet.

Eine aktive Beeinflussung der Sicherheit, Okonomie und Okologie im

Rahmen einer Optimierung setzt auf der Modellebene 2 ein. Durch Ver¬

wendung der Modellebenen 1 und 3 konnen die Auswirkungen dieser im

Rahmen der Optimierung vorgeschlagenen Anderungen prospektiv abge¬

schatzt werden. Dadurch werden beziiglich den in Abb. 3-10 aufgelisteten

Fragestellungen Fehlentscheidungen aufgrund mangelhafter Untersuchung

der Auswirkungen reduziert. Fur die Beurteilung eines Prozesses in friihen

Stadien ist zudem von Bedeutung, die mogliche optimale okonomische

Leistung im Betrieb vorherzusagen. Dazu braucht es Optimie-

rungsmethoden. Eine Problematik dabei ist die Beschaffung der modell-

beschreibenden Daten zu moglichst friihen Zeitpunkten: Diese sollten mit

vemiinftigem Aufwand in geniigender Genauigkeit aufgrund von gezielt auf

Modellerstellung ausgewerteten Experimenten erhalten werden.

Im weiteren Verlauf der Arbeit sollen die in diesem Kapitel formulierten

Modellanforderungen an Fallbeispielen uberpriift und erweitert werden. Im

Kapitel 4 wird zuerst eine Beurteilungsmethode fur das thermische Risiko

vorgestellt. Diese eignet sich speziell fiir den Einsatz in der Verfahrens¬

forschung, da sie eine rasche Beurteilung verschiedener alternativer Syn-

thesewege ermoglicht. Im Kapitel 5 wird eine Optimierungsmethode vor¬

gestellt und an Fallbeispielen angewendet, welche fur Semibatchverfahren

erfolgreich eingesetzt werden kann. Diese Optimierung wird mit Vorteil in

der Verfahrensentwicklung eingesetzt. Im Kapitel 6 wird noch auf die

Voraussage des dynamischen Verhaltens aufgrund einer Modellierung des

Gesamtsystems eingegangen. Damit kann das fur die Anlageprojektierung

notwendige Wissen um den Einfluss von Apparatur und Regelung auf das

thermische Verhalten erarbeitet werden.



4. Abschatzung des thermischen Verhaltens

auf einer friihen Entwicklungsstufe

4.1 Einleitung

In einer friihen Entwicklungsstufe miissen Entscheidungsgrundlagen fur

die Verwendung von Stoffen und Reaktionsmischungen geschaffen wer¬

den. Stehen diese Entscheidungsgrundlagen schon auf einer friihen

Entwicklungsstufe zur Verfugung, konnen noch Anderungen an den

Synthesewegen oder durch Wahl anderer Hilfsstoffe an der

Zusammensetzung der Reaktionsmassen vorgenommen werden. Deshalb

braucht man Screening-Prozeduren, welche es erlauben, das thermische

Risiko abzuschatzen. Wichtig ist, dass die realen Reaktionsmassen

verwendet werden, da schon geringe Abweichungen in der

Zusammensetzung zu einem anderen thermischen Verhalten fiihren konnen

(Grewer und Rogers, 1993). Verschiedene Aspekte solcher Screening-

Prozeduren sind in der Literatur diskutiert (Gygax, 1990; Lambert und

Amery, 1989).

Das thermische Risiko chemischer Reaktionen lasst sich durch die Trag¬

weite und die Wahrscheinlichkeit ausdriicken. Gemass dem Runaway-

Szenario (Stossel, 1993a) kann die Tragweite durch die adiabate

Temperaturerhohung ATad beschrieben werden; die Wahrscheinlichkeit

entspricht der Zeitdauer bis zur maximalen thermischen Leistung unter

adiabaten Bedingungen (TMRad)- In der Literatur sind verschiedene kalori-

metrische Methoden zur Ermittlung dieser Werte aufgefuhrt (Grewer,

1994).

Als erstes gilt es die Tragweite einer moglichen Zersetzung zu bestimmen.

Dazu wird die Reaktionsenthalpie der unerwunschten Umsetzung mit

einem temperaturprogrammierten DSC ermittelt (vgl. Kapitel 4.2.3). Bei

dieser Fahrweise wird die Temperatur im DSC mit einer konstanten

Heizrate erhoht. Falls ATad uber einem gewissen, als kritisch bewerteten

Wert liegt, muss auch die TMRad als Mass fiir die

Eintrittswahrscheinlichkeit ermittelt werden. Falls dann auch TMRad kiirzer
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als ein als kritisch bewerteter Wert ist, muss durch geeignete Massnahmen

die Tragweite und/oder die Eintretenswahrscheinlichkeit reduziert werden.

Als kritischer Wert fur die Tragweite wird haufig ein ATad von 50 K

vorgeschlagen (z.B. Steinbach, 1995). In der Industrie wird iiblicherweise

ein Wert fur TMRad zwischen 10-24 Stunden akzeptiert (Stoessel, 1993a).

Dadurch ist geniigend Zeit fiir Gegenmassnahmen vorhanden und der Wert

entspricht bei einem 20 m3 Kessel ungefahr der Abkiihlzeit. Die zur

Abschatzung von TMRad notwendige Zersetzungskinetik kann entweder

durch eine Serie isothermer Messungen bei verschiedenen Temperaturen

oder durch temperaturprogrammierte Methoden (ANSI/ASTM, 1979;

Townsend et al., 1995) erhalten werden. Eine exakte Ermittlung der

Kinetik ist zeit- und kostenaufwendig. Um die grosse Zahl an eindeutig

unkritischen Fallen zu erkennen, werden in der Industrie haufig Schatz-

methoden angewendet. Damit kann in vielen Fallen auf eine weitergehende

Untersuchung verzichtet werden. Die Abschatzung der TMRad muss kon-

servativ sein, d.h. die abgeschatzte TMRad muss kiirzer sein als der reale

adiabatische Wert.

Im folgenden wird eine Schatzmethode vorgeschlagen, welche mit

minimalem Aufwand eine Abschatzung der TMRad erlaubt. Diese Methode

erlaubt weiter die Definition einer maximalen Temperatur, ab der die

TMRad kiirzer als 24 Stunden ist. Weiter wird eine Methode zur Erkennung

von autokatalytischen Zersetzungen vorgeschlagen. Die Herleitung dieser

Schatzmethode basiert auf Industrieerfahrungen (Gygax, 1989). Sie wurde

noch nicht systematisch iiberpriift. Deshalb wird die Zuverlassigkeit dieser

Methode aufgrund einer auf Simulation gestiitzten Untersuchungsmethode

iiberpriift (Stark, 1996). Zur experimentellen Abstutzung werden des

weiteren noch industrielle Messungen ausgewertet. Einerseits werden dabei

Auswertungen isothermer DSC-Messungen mit Auswertungen temperatur-

programmierter Messungen verglichen (Keller et al., 1997), andererseits

aber auch adiabate Messungen mit Auswertungen temperaturpro-

grammierter Messungen (Pastre et al., 1998).
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4.2 Methoden zur Abschatzung der TMR
ad

4.2.1 Bestimmung der TMRad mit adiabaten Messungen

Die naheliegendste Methode zur Ermittlung der TMRad ist die Durch¬

fuhrung adiabater Experimente (Barton und Rogers, 1993). Da aber der

Zeitaufwand und die notwendige Reaktionsmasse zur Durchfuhrung einer

adiabaten Messung gross sind, ist diese Methode fiir eine Abschatzung auf

einer friihen Stufe kaum praktikabel.

Der aus der Warmebilanz folgende Temperaturverlauf lasst sich durch

dTR

VRM * I r,(cT) * (- AHr,,)

dt mRM CpRM
(4-1)

ausdriicken, wobei Vrm das Volumen der Reaktionsmasse in m3, mRM die

Masse der Reaktionsmasse in kg, c die Konzentration in mol*m"3 und cp>RM

die Warmekapazitat der Reaktionsmasse in J*kg"'*K-1 sind. r, ist die

Dewarqefass.

Temperaturfuhler"

Al-Block

Isolation —I?t777

P777777777Z

Kompensationsheizung

Strom-

versorgung

T~

Interface

Regler

Strom-

versorgung

Computer

Abb 4-1 Prinzipieller Aufbau einer Dewar-Testapparatur mitAbschirmung

(Druck-Warmestau-Apparatur) (Grewer, 1994)
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Reaktionsgeschwindigkeit (Produktentstehung) der Reaktion i in

mol*m"3*s"1 mit Reaktionsenthalpie AHrj in J*mol_1. In dieser Gleichung

sind die Warmekapazitat der Apparatur und thermische Effekte durch

Phasenanderungen nicht berucksichtigt. Im folgenden wird der Wert fur

TMR^, welcher durch Integration der Gleichung (4-1) erhalten wird, mit

TMRad(adi) bezeichnet.

Experimentell lasst sich die TMRad in einem Dewargefass mit adiabatem

Schutz messen (Grewer, 1994). In dieser Druck-Warmestau-Apparatur

befindet sich das Dewargefass in einem heizbaren Aluminiumblock

(Abb. 4-1). Dies fiihrt zu einer homogenen Temperaturverteilung um das

Dewargefass. Die Temperatur des Aluminiurnblocks wird zur Erreichung

eines adiabaten Verhaltens auf die aktuelle Temperatur im Inneren des

Dewargefasses geregelt. Die zur Kompensation der Warmekapazitat der

Apparatur notwendige Energie wird von einem Computer berechnet und

durch einen Heizstab direkt in die Reaktionsmasse eingetragen.

4.2.2 Berechnung der TMRad mit einem Arrheniusmodell

nullter Ordnung

Ublicherweise wird TMRad fur die Prozessbedingungen berechnet, indem

ein Arrheniusmodell fur die Zersetzungsreaktion aufgestellt wird. Fur ein

Arrheniusmodell nullter Ordnung gilt Gleichung 4-2 fiir die TMRad ab der

Starttemperatur T0 (Vgl. Anhang A5).

IMKad= (4-2)

qzR(T0) * E^zr

Fiir die Berechnung der TMRad nach diesem Modell sind Werte fur die

Warmeproduktionsgeschwindigkeit qzidTo) bei der Starttemperatur T0 und

die Arrhenius Aktivierungsenergie Ea,zR der Zersetzung notwendig. Da die

Konzentrationsabnahme vernachlassigt wird, ist diese nach Gleichung 4-2

berechnete TMRad kiirzer als die reale TMRad. Zur Ermittlung von Werten

fur cjzr(To) und Ea konnen entweder isotherme DSC- oder temperatur-

programmierte DSC-Messungen verwendet werden (Leonhardt und Hugo,

1997; Hugo et al., 1993).
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4.2.3 Messung der Warmeleistung mit DSC

Der pnnzipielle Aufbau eines Differential Scanning Calorimeters (DSC) ist

in Abb. 4-2 dargestellt. Das Kalorimeter besteht aus zwei Tiegeln, welche

sich in einem Ofen homogener Temperatur befinden. Der eine Tiegel ent¬

halt die zu untersuchenden Probe, der andere Tiegel ist leer. Der Ofen kann

entweder auf einer konstanten Temperatur gehalten oder mit einer kon-

stanten Heizrate aufgeheizt werden. Aufgenommen werden die Tempe-

raturen des Ofens und der beiden Tiegel.

Um das dynamische Verhalten eines DSC zu beschreiben, muss die War-

mebilanz fur die beiden Tiegel aufgestellt werden. In Gleichung 4-3 ist die

Warmebilanz fur den Referenztiegel dargestellt und in Gleichung 4-4 die

Warmebilanz fur den Tiegel, welcher die Probe enthalt.

dTRef A * U * (T0fen - TRef)
dt mTR Cp.Tgi

(4-3)

dTP

A * U * (T0fe„ - TPrb) + VPrb * I r,(c,TPrb) * (-AHRji)

dt mPrb
*

Cp>Prb + mTgI
*

Cp.Tg]
(4-4)

Die gemessene Temperatur des Substanztiegels TPrb in K und die

gemessene Temperatur des Referenztiegels TRef in K sind eine Funktion des

Warmeflusses, ausgedriickt durch die Warmeaustauschflache A in m2, den

Warmeiibergangskoeffizienten U in W*m"2*K"', die Differenz zwischen

Probe

Ofen

S>
^=T
-O-

V

Inertgas

Referenz

&*r'

v. j

Tprobe Treferenz

Keramikplatle

'Temperaturfuhler

ofen

Abb. 4-2: Prinzipieller Aufbau eines DSC.
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Tprb und der Ofentemperatur T0fen sowie durch die Massen und die War¬

mekapazitat der Tiegel und der zu untersuchenden Substanz (mTgi [kg],

cP,Tgi [J*kg1*K-1], mPrb [kg], cpPrb [J*kg1*K-1]).

Der Warmefluss vom Ofen in die Probe q0p und derjenige in den Refe¬

renztiegel qoR in W sind

qop
=

£-
* (T0fen - TPrb) (4-5)

qoR
=

S~
* (Tofen - TRef) (4-6)

Rth stellt den thermischen Widerstand in K*W"' dar. Dieser aussert sich in

einer Verzogerung des thermischen Signals mit steigender Aufheiz¬

geschwindigkeit bei temperaturprogrammierten DSC-Messungen. Falls

eine Reaktion mit Warmetonung in der Probe ablauft, unterscheidet sich

der Warmefluss in die Probe von demjenigen in den Referenztiegel um die

Warmeleistung der Reaktion q, welche eine Funktion der Temperatur-

differenz zwischen der Probe und der Referenz ist (Gleichung 4-7).

q
=

qos - qoR
=

^~
* (TRef- TPrb) (4-7)

4.2.4 Ermittlung der Parameter mit isothermen DSC-

Messungen

Fiir ein Arrheniusmodell n-ter Ordnung ist die Warmeproduktions-

geschwindigkeit <}zr eine Funktion der Temperatur T, der Konzentration c,

der Reaktionsenthalpie AHR, der Aktivierungsenergie E^zr und des praex-

ponentiellen Faktors k_.

qZR
= k. * exp( - jjfa) * f(c) * (-AHR) (4-8)

Setzt man

k' = k. * f(c) * (-AHR) (4-9)
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wird die folgende Gleichung erhalten:

lnqZR= lnk'-|^ (4-10)

Fiir denselben Umsatz ist f(c) konstant und deshalb ist auch k' konstant.

Wird das bei verschiedenen Temperaturen T gemessene In qZR gegen 1/T

aufgetragen, ergibt sich eine Gerade mit der Steigung -E^zr/R- Mit diesen

Informationen lasst sich qZR bei einer beliebigen Temperatur ermitteln. Der

durch Verwendung isothermer Messungen und nach Gleichung 4-2 er-

mittelte Wert fiir TMRad wird als TMRaj(iso) bezeichnet.

4.2.5 Ermittlung der Parameter mit temperaturpro-

grammierten DSC-Messungen

In diesem Fall kann die Warmeproduktionsgeschwindigkeit qonSet bei der

"Onset Temperatur" Tonset aus einer temperaturprogrammierten DSC-

Messung erhalten werden. TonSet ist als diejenige Temperatur definiert, bei

welcher ein Warmeproduktionssignal zum ersten Mai von der Basislinie

unterschieden werden kann. Diese minimal messbare Warmeleistung qonset

liegt in der Grossenordnung von 20W/kg und hangt ab von der Empfind-
lichkeit des Gerates und der Kriimmung der Basislinie. Bei diesem Onset-

Punkt ist der Umsatz vemachlassigbar.

Aufgrund dieser Werte fiir qonSet und TonS(., muss nun die in Gleichung 4-2

benotigte Warmeleistung cjzr(To) bei der Temperatur T0 ermittelt werden.

Verwendet man Gleichung 4-10 mit der Annahme eines konstanten k'

erhalt man

qZR(To) = qonset(Tonset) *
exp H^

*

R I Tonset Tq
(4-11)

Normalerweise ist der Wert fur E^zr unbekannt. Als eine Faustregel kann

ein Wert von 50'000 J/mol verwendet werden. Dieser Wert wird im

folgenden als E^ bezeichnet. In der Literatur konnten keine kleineren

Werte fur die Aktivierungsenergie einer Zersetzungsreaktion gefunden
werden. Durch Einsetzen von Gleichung 4-11 in 4-2 und der Verwendung

des Schatzwertes Ea^SO'OOO lasst sich die entsprechende TMRad
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4.2.7 Ermittlung von Ea aus DSC-Messungen

In der Schatzmethode wird ein Wert von 50000 J/mol fiir die

Aktivierungsenergie verwendet. Im Prinzip kann eine Aktivierungsenergie

Ea,zR auch aus einem temperaturprogrammierten DSC abgeschatzt werden.

Dazu werden in Gleichung 4-8 die aus einem Diagramm eines

temperaturprogrammierten DSC abgelesenen zwei Temperaturen Ti und

T2 mit den entsprechenden Warmeleistungen qi>ZR und cj2,zr eingesetzt:

1_
T,

Ea,ZR H rr,

"

r„

T2

f f

In

\
Q2.ZR

Vqi.zRy

In
IM
f(c,)

\

R (4-15)

Falls ln(f(c2)/f(c])) « ln(q2,zR/qi,zR) kann die Aktivierungsenergie durch

Ea,e (Gleichung 4-16) angenahert werden. Diese Bedingung gilt nur fur

einstufige Reaktionen n-ter Ordnung und falls der Einfluss der Konzen¬

tration verglichen mit demjenigen der Temperatur vemachlassigbar ist.

1_
T,

-t-'a.e H m

""

-T-.

1

T2

/

In

A

q2.ZR

\3izrJ

R (4-16)

Diese Voraussetzungen sind normalerweise nicht erfiillt. Deshalb ist E^e

wahrend einer Temperaturrampe nicht konstant. Die resultierende Kurve

(Abb. 4-8) kann aber fur eine qualitative Information uber den Reaktions-

mechanismus verwendet werden. Experimentelle DSC-Kurven miissen

geglattet werden. Dies wird erreicht durch die Verwendung von Splines

(function csaps aus der spline toolbox von MATLAB (MathWorks, 1994).

4.3 Methode zur Untersuchung der Schatzmethode

Die Anwendbarkeit der Schatzmethode wurde durch Simulation getestet.

Dazu wurden die Messapparatur (Hemminger und Cammenga, 1989) und

verschiedene Reaktionstypen (Abb. 4-3) mathematisch beschrieben. Mit

der Annahme von geschwindigkeitslimitierenden Schritten konnen

kompliziertere Falle auf diese reduziert werden. Die resultierenden

Differentialgleichungen wurden in MATLAB integriert.
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Fiir die gewahlten Reaktionsmechanismen wurden Simulationen fur drei

verschiedene Betriebsweisen durchgefuhrt. Die erste unter adiabaten Be-

dingungen ergab TMRad(adi). Dieser Wert diente als Referenzwert. T0

wurde durch Iteration so bestimmt, dass ein TMRad(adi) von 24 Stunden

A) Reaktion n-ter Ordnung

A^^-B r.=-*,*c/

B) Folgereaktion

"I
_ „

k2

r =
k *C -k *C

'B k\ ^A K2 ^B

C) Verzweigte Reaktion

«
kl
>B

k2
-*«D

r =-k *C

'a k\ ^a

k3
r
-h *y- _h *p fc *f

'B *1 *"M Kl ^B *~3 ^B

\ t r
_ h *c -k *r

rC *3 ^B KA UC

C
"*
->E

D) Autokatalytische Reaktion

A^L^b
r
— _h *r- _t */- *r

lA
~

Kl *-A K2 ^A *"B

k2
A+B > 2 B

r
=k *C +k *C *C

'B Kl ^A T/L2 ^A ^B

E) Gemischte Reaktion

A-^C ""
->D

k2 k3

r =
-jfc *C -k *C

'A *1 ^A *2 ^A

r
-k *C

rB K2 ^A

> ' > t
r
-h *f _h *p _b *f _l *r */-

B E r -jt *r +& *r *c

rE = K, Cc

run
k5

>
p n

i4ftft. 4-3: Reaktionsmechanismen und deren kinetische Gleichungen. Alle Reaktions-

geschwindigkeiten wurden als erste Ordnung bezuglich alien Reaktanden

angenommen. k„ stehtfur den Arrhenius Term k„- k^„*exp(-Ea„/(R*T)).
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resultierte. Als zweite Betriebsweise wurden drei isotherme Messungen bei

verschiedenen Temperaturen simuliert. Daraus wurde TMRad(iso) bei T0

bestimmt. In einer dritten Betriebsweise wurde ein temperaturpro-

grammiertes DSC-Experiment simuliert und TMRad(dyn) nach der oben

beschriebenen Methode ermittelt.

Um die Giiltigkeit der Schatzmethode nach Gleichung 4-12 zu belegen,

konnen die Sicherheitsverhaltnisse Sa und S, gemass den Gleichungen 4-17

und 4-18 berechnet werden. Falls der Wert von Sa respektive S, kleiner als

eins ist, liegt das mit der Schatzmethode ermittelte Resultat auf der

sicheren Seite. Die Werte von Sa und S, sind normalerweise unter-

schiedlich, da TMRad(iso) auf der Annahme einer Reaktion 0-ter Ordnung

basiert und deshalb kiirzer ist als TMRad(adi).

=
TMRad(dyn)

a

TMRad(adi)
^ l '>

8, =*^? (4-18)

TMRad(iso)
v '

Fiir eine experimentelle Uberpriifung wurden sowohl S,- als auch Sa-Werte

verwendet. Von den untersuchten Proben standen entweder nur adiabate

und temperaturprogrammierte oder nur isotherme und temperaturpro-

grammierte experimentelle Messungen zur Verfugung. Deshalb konnten

auf Messungeng beruhende Sa- und S,-Werte nicht fiir dieselben Proben

berechnet werden. Dies war nur moglich bei der Uberpriifung durch

Simulation.

4.4 Resultate und Diskussion

Die Modellparameter AHr, Ea und k^ wurden fur jedes kinetische Modell so

variiert, dass die resultierenden Simulationen im temperaturprogrammierten

Modus erkennbare Warmeleistungen im Bereich zwischen 40 °C und

600 °C aufwiesen. In Abb. 4-4 sind die Einfliisse von wechselnden

Modellparametern k und Ea auf die Form von DSC-Kurven fiir eine Folge-

reaktion dargestellt. Die Modellparameter sind in Tab. 4-1 aufgelistet.
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Abb 4-4 Simulierte DSC-Kurvenfur eine Folgereaktion (Bin Abb 4-3)mitd'ei

verschiedenen Parametersets (A, B, C in Tab 4-1) In der ersten Spalte

sind die temperaturprogrammierten Resultate abgebildet Die zweite

Spalte zeigt isotherme Verlaufe bei verschiedenen Temperaturen (A2 520,

540, 550 K, B2 480, 500, 520 K, C2 530, 550, 560 K), die dritte Spalte

zeigt den adiabaten Verlauffur die entsprechende Reaktion

Tab 4-1 Modellparameterfur die Diagramme in Abb 4-4

Ea1

[J/mol]

Ea2

[J/mol]

K.,

[s1]

k„2

[s1]

-AH,

[J/mol]

-AH*

[J/mol]

A 50000 160000 3.5E2 1E12 100000 400000

B 80000 160000 1.5E5 1E12 300000 200000

C 160000 100000 1E12 5E5 300000 200000



49 Screening

4.4.1 Beurteilung der simulierten Sa-Werte

Der berechnete Wert von Sa fiir ein Modell mit konstanten Modellparame-

tern Ea, k„ und AHr hangt stark vom zu erwartenden TMRad ab (Tab. 4-2).

Dabei wird der Sicherheitsfaktor mit steigendem Abstand von T0 zu Tonset

grosser. Der Grund fiir diese Zunahme des Sicherheitsfaktors liegt im

tiefen Wert fiir E^ von 50000 J/mol, welcher in Gleichung 4-12 ver¬

wendet wird. Aufgrund dieser tiefen Aktivierungsenergie driftet der

Schatzwert fiir cjzr(To) relativ zur tatsachlichen Warmeleistung bei T0 zu

immer grosseren Werten, je mehr sich T0 von Tonset unterscheidet. Im

Bereich eines TMRad von 24 Stunden liegen alle Sa-Werte fiir die funf

untersuchten Reaktionsmechanismen zwischen 0.1 und 0.7. Die grosseren

Werte wurden fur kinetische Modelle berechnet, bei denen die

Anfangssteigung im temperaturprogrammierten DSC gross war. Dies ist

gleichbedeutend mit einer hohen abgeschatzen Aktivierungsenergie E^

nach Gleichung 4-16.

Im temperaturprogrammierten DSC resultiert fur mehrstufige Reaktions¬

mechanismen eine Schulter, wenn die Warmeleistung der ersten Reaktion

kleiner ist als diejenige der zweiten (Al und Bl in Abb. 4-4). Tonset wird in

der Screening-Methode bei der ersten Abweichung von der Basislinie, also

zu Beginn der Schulter, abgelesen. Im adiabaten Fall durchlauft die

Temperatur ein Plateau, bevor die endgiiltige Zersetzung dominant ablauft

und zur thermischen Explosion fiihrt (A3 in Abb. 4-4). Bei der Berechnung

der TMRad(dyn) nach Gleichung 4-12 wird diese Verzogerung nicht

berucksichtigt und damit wird TMRad(dyn) relativ zu TMRad(adi) kleiner

geschatzt.

Tab. 4-2. Einfluss der Grosse von TMRad(adi) auf den Sicherheitsfaktor Sa fur die

in Abb. 4-3 definierten Reaktionstypen.

TMRad(adi) Sa erste

Ordnung
Sa

Folge
Sa ver-

zweigt
Sa Auto-

katalyt
sage-
mischt

5h 0.8 0.8 0.7 1.0 0.6

24 h 0.6 0.4 0.5 0.6 0.3

100 h 0.5 0.2 0.4 0.3 0.2
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Tab 4-3 Einfluss des Modellparameters AHr aufden Sicherheitsfaktor Sa fur die

in Abb 4-3 definierten Reaktionstypen AHr entspricht dabei der

Reaktionsenthalpie welche sich aus alien ablaufenden Reaktionen ergibt

-AHr
(kJ/kg)

Sa erste

Ordnung
sa

Folge
Sa

verzweigt

Sa
Autokatalyt

sa
gemischt

300 03 01 02 02 02

800 03 02 03 02 03

1500 0.3 05 02 02 04

Der Einfluss der sich im temperaturprogrammierten DSC ergebenden

Reaktionsenthalpie auf den Sicherheitswert Sa ist in Tab. 4-3 dargestellt.

Fiir mehrstufige Reaktionen setzt sich dieses AHr aus alien ablaufenden

Reaktionen zusammen. Es zeigt sich, dass die Reaktionsenthalpie nur einen

geringen Einfluss auf den Sicherheitswert Sa hat.

4.4.2 Beurteilung der simulierten S,-Werte

Fiir eine einstufige Reaktion n-ter Ordnung ist der S,-Wert kleiner als eins.

Dies gilt aufgrund der oben fiir Sa ausgefuhrten Begnindungen.

Bei mehrstufigen, nicht autokatalytischen Reaktionen (Folgereaktionen,

verzweigte Reaktionen) hangt die mit isothermen Experimenten berechnete

Aktivierungsenergie Ea vom Temperaturbereich ab, in dem die Experimente

durchgefuhrt werden. Abhangig vom gewahlten Temperaturbereich

konnen verschiedene Reaktionen die Warmeleistung dominieren. In

Tab 4-4 Einfluss des Temperaturbereiches der isothermen Messungen auf die mit

dem Arrheniusmodell bestimmte Aktivierungsenergie Ea und die daraus

resultierende TMRaj(iso) fur eine Folgereaktion

Temperaturbereich
isothermer

Messungen [K]

mm/max Warme¬

leistung [W/kg]
Ea aus Arrhenius-

diagramm [J/mol]
TMRad(iso)/

TMRad(adi)

470 + 510 50/160 57800 03

520 - 560 210/630 65400 04

540 - 580 370/1290 83700 1 4
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Tab 4-5 Einfluss der Aktivierungsenergie Ea2 des Prout-Tompkins Schrittes im

Modell eines Autokatalyten (Abb 4-3 D) auf die Abschatzung von

TMRad(iso)/TMRad(adi)

Ea2 (J/mol) TMRad(iso)/
TMRad(adi)

100'000 44

95'000 1 2

93'000 07

90'000 03

Tab. 4-4 werden simulierte TMRad aus isothermen Experimenten mit Si¬

mulationen des adiabaten Verlaufes verglichen. Dabei wird deutlich, dass

eine TMRad(iso) berechnet werden kann, welche grosser ist als die

TMRad(adi).

Fiir autokatalytische Reaktionen wird eine konservative Schatzung von

TMRad erhalten, indem die maximalen Warmeleistungen einer Serie von

isothermen Messungen verwendet werden (Dien et al., 1994). Bei diesem

Vorgehen wird die isotherme Induktionszeit vernachlassigt. Das Haupt-

problem besteht darin, dass die Umsatze bei den Leistungsmaxima nicht

gleich sein mussen. Deshalb miissen die Gleichungen 4-2 und 4-8 mit

Vorsicht benutzt werden. Trotzdem wurde dieses Vorgehen benutzt, um

TMRad(iso) fiir Autokatalyten zu berechnen. In Abb. 4-5 sind die Simula¬

tionen von Autokatalyten mit drei verschiedenen Parametersets dargestellt.

Die verwendeten Modellparameter sind in Tab. 4-6 aufgelistet.
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Simulierte DSC-Kurvenfur eine autokatalytische Reaktion (D in Abb. 4-3)

mit drei verschiedenen Parametersets (A, B, C in Tab. 4-6). In der ersten

Spalte sind die Resultate aus temperaturprogrammierten Simulationen

abgebildet. Die zweite Spalte zeigt isotherme Verlaufe bei verschiedenen

Temperaturen (A2:500, 520, 540 K; B2:490, 500, 510 K; C2: 390, 400,

410 K). Die dritte Spalte zeigt den adiabaten Verlauffur die entsprechende

Reaktion.

Tab. 4-6: Modellparameterfur die Simulationen in Abb. 4-5.

E.,

[J/mol]

Ea2

[J/mol]

K.1

[si

k„2

[m3 mol'1 s"1]

-AH,

[J/mol]

-AH*

[J/mol]

A 160000 185000 1E12 1E9 500000 500000

B 160000 165000 1E12 5E10 500000 500000

C 70000 100000 1E5 1E6 800000 800000
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Abb. 4-6:

PM 09

Typische temperaturprogrammierte DSC-Kurven und die entsprechenden

Eae-Kurvenfur verschiedene Reaktionsmechanismen.A erste Ordnung,

B Folgereaktion, C verzweigte Reaktion wie in Abb. 4-3 gegeben.

(rM= (1 -i onset)'(1peakmax'l onsed)

Durch kleine Variationen im Modellparameter Ea2, der Aktivierungsenergie

des autokatalytischen Prout-Tompkins Schrittes (Prout und Tompkins,

1944) konnen Bedingungen simuliert werden, bei denen das berechnete

TMRad(iso) langer ist als TMRad(adi). Daraus folgt, dass die Berechnung

der TMRad durch die Verwendung von isothermen DSC nicht immer

akzeptable Resultate fur autokatalytische Zersetzungen ergibt (Tab. 4-5).

4.4.3 Methode zur Identifikation von autokatalytisch ab¬

laufenden Reaktionen

In Abb. 4-6 und Abb. 4-7 sind einige Beispiele fiir simulierte E^ Kurven

nach Gleichung 4-16 aufgezeichnet. E^e wurde von Tonset bis zu 90% der

Temperaturdifferenz zwischen TonSet und der Temperatur des Peak-

maximum Tpeakmax aufgezeichnet.
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Abb. 4-7: Typische temperaturprogrammierte DSC-Kurven und die entsprechenden

Eae-Kurvenfur verschiedene Reaktionsmechanismen. D undE: auto¬

katalytische Reaktion, Fgemischte Reaktion; wie in Abb. 4-3 gegeben

(rM— (1-1 onset)1\ * peakmax
~ 1 onset))

Reaktionen n-ter Ordnung sind charakterisiert durch eine negative Steigung

der Ea,e-Kurve, wie in Abb. 4-6-A dargestellt. Der Grund dafiir liegt in der

Umsatzzunahme. Im Falle einer Folge- oder einer verzweigten Reaktion

(Abb. 4-6-B und Abb. 4-6-C) ist es moglich, dass die Steigung von negativ

zu positiv wechselt. Fiir Autokatalyten wurde entweder eine zunehmende

oder abnehmende E^-Kurve gefunden (Abb. 4-7 D-F). Charakteristisch ist

aber der hohe Wert der abgeschatzten Ea>e(max).

Die Analyse der Resultate ergab, dass falls der fiir Ea,e abgeschatze Wert

irgendwo im Bereich 0.1 < (T-Tonset)/(TpeakmaX -TonSet) < 0.9 mehr als 160

kJ/mol betragt, die Reaktion hochstwahrscheinlich autokatalytisch ist.

Die Idee, die zu Beginn der Ea,e-Kurve (PM=0.0) abgeschatzte

Aktivierungsenergie fiir die Schatzmethode zu verwenden (Gleichung

4-12) wurde untersucht. Fiir einstufige Reaktionen n-ter Ordnung ergibt

dies korrekte Werte fiir TMRad. In anderen Fallen kann die Verwendung
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dieses abgeschatzten E^e zu einer falschen TMRad Schatzung fiihren.

Deshalb sollten die durch Gleichung 4-16 berechneten Ea,e-Werte ohne

Beriicksichtigung der Konzentrationseinfltisse nicht zur Berechnung der

TMRad benutzt werden.

4.4.4 Experimentelle Uberprufung der Screening-Methode

mit isothermen DSC-Experimenten

Temperaturprogrammierte und isoperibole DSC wurden standardmassig in

der Ciba (Fierz, 1996) aufgenommen (Heizrate 4°C/min, Mettler DSC25).

Die durch die E^e-Kurve als autokatalytisch ablaufende Zersetzungs¬

reaktionen identifizierten wiesen auch in den isoperibolen Experimenten die

fiir Autokatalyten typische verzogerte Warmeleistung auf. In Abb. 4-8 ist

ersichtlich, dass die Nicht-Autokatalyten eine scheinbare

400000

o

»

LU

160000

-80000

t ' "

» onwtj'y prakmax" onsoj L"J

Abb. 4-8: Durch Auswertung experimenteller DSC-Messungen erhaltene Eae-

Kurven von drei autokatalytisch (- - -) und drei nicht-autokatalytisch (—)

ablaufenden Reaktionen, geplottet gegen die normalisierte Temperatur.

Dunn eingezeichnet sind die Grenzen, innerhalb derer die Kurven der

Autokatalyten liegen.
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Aktivierungsenergie kleiner als 160kJ/mol aufweisen, wahrend die

scheinbare Aktivierungsenergie der Autokatalyten entweder im ganzen

Bereich von (T-Tonset)/(Tpeakmax-Tonset) oder in einem gewissen Teil davon

oberhalb 160kJ/mol liegt. Keine der durch isoperibole Messungen als

Autokatalyt identifizierten Proben wurde durch die E^ Kurve als Nicht-

Autokatalyt identifiziert.

Fur die nicht-autokatalytisch ablaufenden Reaktionen wurde der Sj-Wert

berechnet (Tab. 4-7). T0 wurde dabei so gewahlt, dass ein TMRad(iso) von

24 Stunden resultierte. Dabei wurde kein Sj-Wert grosser als Eins gefun¬

den. Im Fall einer nicht-autokatalytischen Zersetzung fiihrt die Beurteilung

mit der Schatzmethode (temperaturprogrammiertes DSC) zu einem

grosseren Sicherheitsabstand verglichen mit einer Beurteilung aufgrund

isothermer DSC.

Tab. 4-7: Berechnete S,-Werte fiir nicht-autokatalytische Zersetzungen, gemessene

Wertefiir sieben industrielle Proben.

Sample Nr. «
TMRa„(dyn)

b'-TMRad(iso)
-AHR (kJ/kg) q^W/kg)

1 0.1 1950 3100

2 0.2 2010 2600

3 0.4 330 300

4 0.6 1230 1600

5 0.8 480 250

6 0.8 510 400

7 1.0 980 1100
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4.4.5 Uberpriifung der Schatzmethode mit adiabaten

Druck-Warmestau-Experimenten

Zur Uberpriifung der Schatzmethode mit experimentell ermittelten Sa-

Werten wurden von der Firma Hoechst AG (Hoechst, 1997) die experi-

mentellen Untersuchungen von 26 Proben zur Verfugung gestellt. Diese

wurden so ausgewahlt, dass von jeder Probe mindestens eine dynamische

DSC-Messung zur Ermittlung der TMRad(iso) und ein Druck-Warmestau-

versuch zur Ermittlung der adiabaten Induktionszeit TMRad(adi) vorlag.

Die DSC-Messungen wurden mit einer Heizrate von 3°C/min durch¬

gefuhrt. Die Druck-Warmestauversuche wurden in einem von der Hoechst

entwickelten Dewar mit adiabatem Schutz (Grewer, 1994) durchgefuhrt.

Unter den ausgewerteten DSC-Messungen befanden sich solche mit vor-

gelagerten endothermen Vorgangen, solche mit mehreren exothermen

Vorgangen und solche mit autokatalytischen Verlaufen.

Die im adiabaten Druck-Warmestauversuch gemessenen adiabaten Induk-

tionszeiten TMRad(adi) der ausgewahlten Proben lagen im Bereich von 1

bis 80 Stunden. Aus den DSC-Messungen wurde die Onset-Temperatur

T0nset des ersten exothermen Prozesses von Auge bestimmt, um nach der

Faustregel die TMRad(dyn) bei der Lagertemperatur des Druck-

Warmestauversuchs abzuschatzen. In Tab. 4-8 sind die so ermittelten

Zeiten und die daraus errechneten Sa-Werte aufgelistet.

Dabei zeigt sich, dass in alien Fallen, bei denen die gemessene TMRad(adi)

kleiner als 24 h ist, auch die mit der Faustregel berechneten TMRaa(dyn)

kleiner als 24 h sind. Damit ist gezeigt, dass die Faustregel zur Beant-

wortung der Frage, ob die TMRad kleiner oder grosser als 24 h ist, ein¬

gesetzt werden kann. Zu Beachten ist hier allerdings, dass alle mit der

Screening-Methode berechneten TMRad(dyn) kleiner als 12 h sind.
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Tab 4-8 Berechnete Sa-Werte fur 26 industrielle Proben Fett gedruckt

TMR^dyn) bei Lagertemperatur des Warmestauversuches ist zu lang

Tonset (°C) T0(°C) T0nset"To (°^ TMRad(dyn)(h) TMRad(adi) (h) Sa
1a 365 240 125 10 27 30 00 0 34

1b 365 250 115 8 53 20 00 0 43

1c 365 260 105 7 14 7 00 1.02

2 391 250 141 12 34 30 00 0 41

3 141 110 31 1 87 0 70 2.67

4 240 190 50 2 98 16 67 018

5 190 160 30 1 81 16 67 0 11

6 200 153 47 2 90 18 33 016

7 95 55 40 3 10 18 33 017

8 260 195 65 4 12 20 83 0 20

9 200 150 50 3 16 39 17 0 08

10 185 150 35 2 08 28 33 0 07

11 236 140 96 10 44 16 67 0 63

12 270 170 100 9,3 65 0 14

13 190 140 50 3 23 48 33 0 07

14 148 100 48 3 43 25 00 0 14

15 152 100 52 3 93 28 33 0 14

16 170 90 80 10 31 13 00 0 79

17a 190 210 -20 0 53 1 00 0 53

17b 190 190 0 0 84 9 00 0 09

17c 190 170 20 1 38 78 33 0 02

18 300 210 90 6 47 58 00 011

19 290 210 80 5 37 47 00 011

20 180 130 50 3 31 16 00 0 21

21 320 270 50 2 95 0 50 5.89

21 320 250 70 417 2 50 1.67

21 320 230 90 610 7 83 0 78

22 235 140 95 10 20 20 00 0 51

23 360 260 100 6 63 16 00 0 41

24 325 240 85 5 47 56 67 0 10

25 315 220 95 6 85 16 67 0 41

26 340 220 120 10 39 52 00 0 20
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Abb 4-9 Plot der aus Druck-Warmestauversuchen und temperaturprogrammierten

DSC experimentell ermittelten Sa-Werte als Funktion von TMRad(adi)

Bei einem konkreten Vergleich der ermittelten Induktionszeiten zeigt sich

aber, dass nicht alle TMRad(dyn) kleiner als TMRad(adi) sind. Bei diesen

Experimenten mit einem Sa>l herrschten im Druck-Warmestauversuch

nur wahrend einer kurzen Zeit adiabate Bedingungen. Werden, wie in

Abb. 4-9 dargestellt, die Sa Werte gegen die adiabate Induktionszeit des

Druck-Warmestauversuchs aufgetragen, zeigt sich, dass die Sa-Werte im

Bereich TMRad(adi) < 10 Std. auf der unsicheren Seite liegen.

In diesen Fallen sind die Experimente wegen der zu kurzen adiabaten In¬

duktionszeit nicht fiir eine Uberprufung der Faustregel geeignet. Auch fur

sehr grosse TMRad(adi) konnen die Bedingungen in der verwendeten Appa¬

ratur nicht mehr als adiabat betrachtet werden. Der Vollstandigkeit halber

sind diese Experimente aber trotzdem aufgefiihrt.



Screening 60

^

f

0 5 1.0

t(h)

1 5

Abb. 4-10: DSC (links) und Druck-Warmestauversuch (rechts) einer Probe, welche

einen der Zersetzung vorgelagerten endothermen Vorgang aufweist.

(Experiment 3, Tab 4-8)

Im Fall eines endothermen Vorganges im Bereich des Onsets oder eines

vorgelagerten exothermen Vorganges mit sehr geringer Leistung kann die

Auswertung mit der Schatzmethode zu falschen Resultaten fiihren. Diese

zwei Falle sind optisch aber leicht zu erkennen. In Abb. 4-10 ist links das

temperaturprogrammierte DSC der Probe Nr. 3 (Tab. 4-8) und rechts der

im Druck-Warmestauversuch gemessene Temperaturverlauf derselben

Probe dargestellt. Im DSC ist der endotherme Vorgang durch die negative

Warmeleistung leicht zu erkennen. Da hier der Onset nicht definiert ist,

lasst sich in diesem Fall die Schatzmethode nicht anwenden. Im Druck-

Warmestauversuch aussert sich der endotherme Vorgang in einer wahrend

10 X

5
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200 400

T(°C)

400

300 4-

"
200

100 -- /

/

600 50
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Abb. 4-11 • DSC (links) und Druck-Warmestauversuch (rechts) einer Probe, welche

eine vorgelagerte schwach exotherme Reaktion durchlauft (Experimen 17,

Abb 4-8)
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der Induktionszeit bestehenden Differenz zwischen Massen- und

Umgebungstemperatur. Diese ist notwendig, um die zur Aufrechterhaltung

des endothermen Prozesses benotigte Warmemenge zuzufuhren.

In Abb. 4-11 ist das temperaturprogrammierte DSC der Probe Nr. 17

(Abb. 4-8) dargestellt. Dies ist ein Beispiel fur einen vorgelagerten exo¬

thermen Vorgang mit geringer Leistung.

Zur korrekten Anwendung der Schatzmethode muss hier der Onset des

ersten Signals verwendet werden. In Tab. 4-9 sind die bei der Verwendung

des Onsets des zweiten Signals bei 260 °C resultierenden Beurteilungen

dargestellt. Der Fall 17a II zeigt, welche Gefahr in einer Vernachlassigung

des vorgelagerten Prozesses liegt. Wird der Onset des ersten Signals

verwendet, ist der Sicherheitswert Sa ausreichend (17al, 17bl und 17cl).

Tab 4-9 Auswirkung eines vorgelagerten exothermen Prozesses mit geringer

Leistung

1
onset

(°C)

To

(°C)

* onset- '
0

CO

TMRad (dyn)

(h)

TMRad(adi)

(h)

Sa

17a 1 190 210 -20 0.53 1.00 0.53

17b 1 190 190 0 0.84 9.00 0.09

17c 1 190 170 20 1.38 78.33 0.02

17a II 260 210 50 2.95 1.00 2.95

17b II 260 190 70 4.63 9.00 0.51

17c II 260 170 90 7.63 78.33 0.10
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4.4.6 Ermittlung der maximal erlaubten Prozesstemperatur

In Abb. 4-12 ist die minimale Temperaturdifferenz zwischen Tonset und T0

dargestellt, welche zu einem TMRad(dyn) von 24 Stunden fiihrt. Diese

Punkte bilden nach Gleichung 4-14 eine Gerade, welche im folgenden

T0i24-Linie genannt wird. Durch Verwendung der Schatzmethode werden

nur Prozesstemperaturen unterhalb der T0j24-Linie als sicher beurteilt. Alle

mittels Simulation des adiabaten Modelles ermittelten Werte fiir To, so dass

ein TMR^adi) von 24 Stunden resultiert, liegen hoher als die mit der

Schatzmethode erhaltenen Werte fur T0. Die Untersuchungen wurden nur

fiir Tonset zwischen 50 °C bis 250 °C durchgefuhrt.

600

— 400

200

lOOKRegel

300 400 500

Tonset [K]

600

Abb. 4-12: Temperatur To, so dass ein TMRad von 24 h erreicht wird, dargestellt als

Funktion von Tonsei. ATmm stellt die minimale Temperaturdifferenz zwi¬

schen To„set und T0 dar, so dass ein TMRaddyn) langer als 24 Stunden er¬

halten wird.

Berechnet nach Gleichung 4-14: TMRad(dyn)=24 h

---: 100 K abgezdhlt von 7\nsel (Cronin et al, 1987).

Symbole: Simuliertfur verschiedene Reaktionsmechanismen:

TMRad(adi)=24 h (m erste Ordnung, A Folgereaktion,

x verzweigte, <> autokatalytisch, • gemischt)
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Abb. 4-12 kann fur das Screening eingesetzt werden, da die maximale

Prozesstemperatur direkt aus dem Diagramm abgelesen werden kann. In

dieser Abbildung ist eine Faustregel eingezeichnet, nach der die maximale

Prozesstemperatur bei Tonset-100 °C liegt (Cronin et al., 1987). Diese

Limite ist ahnliche wie diejenige der Schatzmethode.

4.4.7 Unsicherheit der Schatzmethode

Die Wahl einer Basislinie und Ablesefehler in der Beurteilung des DSC-

Diagramms fiihren zu Fehlern in der Bestimmung von Tonset. Die Sensi-

tivitat der kalkulierten TMRad(dyn) auf diese Fehler konnen als die erste

Ableitung der Gleichung 4-12 ausgedriickt werden.

dTMRad(dyn)_ cp,RM
* T„2 fE^ Jl__ _L_U4.19)

dTonset •

^ s^rp 2 V ^ V° TonsetJ)
Qonsett,

t
onset,/

1 onset

Durch Anwendung der Gleichung 4-19 mit einer angenommenen Ge¬

nauigkeit der Tonset-Bestimmung von + 10°C wurden fiir die untersuchten

Reaktionsmechanismen bei einem TMRad(dyn) grosser als 24 Stunden

keine Sa-Werte grosser als 0.9 gefunden.

Eine genauere Abschatzung der Warmeleistung bei der entsprechenden

Temperatur kann erreicht werden, indem eine Warmeleistung q einiges

uber der Gerateempfindlichkeit gewahlt wird (z.B. > 20 W/kg). Aufgrund

der grosseren Steigung des temperaturprogrammierten DSC bei einer

grosseren Warmeleistung, fiihren Ungenauigkeiten in q zu kleineren

Fehlern in der Bestimmung der entsprechenden Temperatur. Ein Fehler in

der Bestimmung von q beeinflusst den Sa-Wert. Abb. 4-13 zeigt die Ab¬

nahme der Fehler in Sa fiir einen absoluten Fehler in q von ± 5W/kg als

eine Funktion von q im Fall einer verzweigten Reaktion. Der bei einer

hoheren Warmeleistung vorhandene Umsatz fiihrt zu einer Unterschatzung

der Warmeleistung q und deshalb zu einer Uberschatzung des Sa-Wertes.

Trotzdem nimmt der Sa-Wert ab. Der Grund dafiir besteht darin, dass der

Einfluss der Extrapolation mit dem kleinen E^m-Wert von 50 U/mol domi¬

nant ist.
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Abb. 4-13: Durch Variation der Warmeleistung q abgeschdtzte Sa Werte ( ') und

die entsprechendeAbweichung (—), welche durch einen Fehler von

+ 5 W/kg bei der Bestimmung von q erhalten wird.

Durch Definition des Onset-Punktes bei einer spezifischen Warmeleistung,

welche grosser ist als die Gerateempfmdlichkeit, konnte die Schatzmethode

bessere Resultate liefern. Voraussichthch konnte dann ein grosserer Wert

fiir die in der Schatzmethode (Gleichung 4-12) verwendete Aktivierungs¬

energie E^m verwendet werden. Hier sind aber noch weitere Unter-

suchungen notwendig.

4.4.8 Bedeutung des Eam in der Schatzmethode

Die Sensitivitat der Sa-Werte beziiglich des in der Schatzmethode verwen¬

deten E^ ist in Abb. 4-14 fur eine verzweigte Reaktion dargestellt. Die

Sicherheitswerte Sa sind gegen die E^ aufgetragen, welche in der Schatz¬

methode verwendet wurden. Nur E^m-Werte, welche zu einem Sicherheits¬

faktor kleiner als eins fiihren, konnen in der Schatzmethode verwendet

werden. Ein zu grosser Wert fiir E^n, fuhrt zu einem zu tiefen qZR(T0), was

wiederum zu einem zu grossen TMRad fuhrt.
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1500 r

290 T [K]

Abb. 4-14: Einfluss der Wahl von Ea in der Screening-Methode aufden Sicherheits¬

wert Sa fur eine verzweigte Reaktion. Im linken Diagramm ist die simu¬

lierte temperaturprogrammierte DSC-Kurve abgebildet. Im rechten

Diag-amm ist das berechnete Sa fur diese Reaktion bei verschiedenen in

der Screening-Methode eingesetzten Eam -Werten aufgezeichnet.

Ubliche Reaktionen haben eine Aktivierungsenergie im Bereich von 60'000

bis 140'000 J/mol. Durch die Verwendung eines Wertes von 50'000 J/mol

in der Schatzmethode ist die Abschatzung fiir alle Simulationen auf der

sicheren Seite. Dasselbe gilt auch fiir die Beurteilung der gemessenen

experimentellen Werte

4.5 Folgerungen fiir die Verwendung der

Schatzmethode im Screening

Der Ablauf fiir das Screening ist in Abb. 4-15 dargestellt.

• Aufnehmen eines temperaturprogrammierten DSC.

• Identification derjenigen Proben, welche ein ATad > 50 K aufweisen.

• Identification von Autokatalyten durch Aufzeichnen des E^-Plots und

separate Weiterbehandlung der identifizierten Autokatalyten.

• Berechnung der TMRad(dyn) nach Gleichung 4-12 fiir die nicht auto¬

katalytischen Proben oder Benutzen der Abb. 4-12, um eine vorge-

790 50000 Eam [J/mol] 200000
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schlagene Prozesstemperatur beziiglich der Grenztemperatur zu

iiberpriifen.

• Proben mit einem TMRad(dyn) > 24 Stunden werden als akzeptierbar

beurteilt. Proben mit einem TMRad(dyn) < 24 Stunden mussen mit

weitergehenden Methoden untersucht werden.

• Aufhehmen von isothermen DSC und Berechnung der TMRad(iso).

Proben mit einem TMRad(iso) > 24 Stunden werden als akzeptierbar

beurteilt. Proben mit einem TMRad(iso) < 24 Stunden miissen entweder

mit weitergehenden Methoden (z.B. Druck-Warmestauversuche) unter¬

sucht werden oder es mussen Prozessmodifikationen gemacht werden,

welche zu einer Reduktion des ATad oder zu einer Verlangerung der

TMRad fiihren.

Die diskutierte Schatzmethode mit einem Ea,m von 50'000 J/mol ist ein

gutes Werkzeug zur Beantwortung der Frage, ob ein TMRad grosser oder

kleiner als 24 Stunden ist. Diese Methode kann fur alle Typen von Zer-

setzungsmechanismen eingesetzt werden. Heterogene Reaktionen wurden

nicht untersucht, doch konnen diese unter der Annahme von geschwindig-

keitslimitierenden Schritten auf einen in Abb. 4-3 aufgelisteten Mechanis-

mus reduziert werden. Aufgrund einiger Unsicherheiten betreffend

autokatalytischen Zersetzungen, wie gezeigt bei der Berechnung der Sj-

Werte, sollten diese Proben speziell weiterbehandelt werden.
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Berechnung von ATad aus

dynamischen DSC-Messungen

Prufung auf

autokatalytische Zersetzungen

Bestimmung von To,24 aus

dynamischen DSC-Messungen

Berechnung von TMRad aus

isothermen DSC-Messungen

-»f akzeptierbar J

Ja >fWeltergenende
^Untersuchungen

->{ akzeptierbar J

>f akzeptierbar J

Weiterfuhrende Untersuchungen
und / oder

Massnahmen, um TMRad zu erhohen

Abb 4-15 Ablaufder Beurteilung des thermischen Risikos(Screening) mit Einbezug

der Schatzmethode

Die in den Simulationen resultierenden hohen Sicherheitsfaktoren konnten

durch die ermittelten experimentellen S,- und Sa-Werte bestatigt werden.

Der dabei verwendete Ea,m Wert von 50'000 J/mol ist geeignet fur eine
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Screening-Beurteilung aufgrund temperaturprogrammierter DSC-Messun¬

gen und sollte nicht verandert werden. Die vorgeschlagene Methode zur

Berechnung der Ea,e-Kurve ist niitzlich bei der Identifikation von Auto¬

katalyten. Um diese Kurve berechnen zu konnen, mussen experimentelle

Messwerte geglattet werden. Der Fall eines endothermen Vorganges im

Bereich des Onsets bzw. eines vorgelagerten exothermen Vorganges gerin¬

ger Leistung kann zu Schwierigkeiten in der Anwendung der

Schatzmethode fiihren. Ein entsprechender Fall lasst sich anhand der DSC-

Thermogramme leicht erkennen. Es ist wichtig, den Onset des ersten

Ausschlages zu verwenden, auch wenn dieser nur eine geringe maximale

Warmeleistung aufweist.

Durch die Verwendung der vorgestellten Schatzmethode im Screening

nach dem oben gezeigten Ablauf ist es moglich, ohne Einschrankung der

Sicherheit Zeit und Geld zu sparen. Durch das stufenweise Vorgehen kann

die Anzahl an teuren Untersuchungen reduziert werden. Speziell in friihen

Stadien der Prozessentwicklung, wo eine erste Schatzung benotigt wird,

kann die gezeigte Schatzmethode wertvolle Dienste leisten. Hier miissen

zur Auswahl eines Syntheseweges die auftretenden Reaktionsmassen auf

thermische die Prozesssicherheit hin beurteilt werden. Nachdem der

Reaktionsweg festgelegt wurde, kann diese Schatzmethode auch in einer

spateren Phase der Prozessentwicklung, zum Beispiel bei der Auswahl von

Losungsmitteln, eingesetzt werden. Fiir die Beurteilung muss dabei der

Einfluss der Losungsmittel auf das thermische Verhalten der

Reaktionsmasse abgeschatzt werden. In all diesen Fallen dient die Methode

als Entscheidungsinstrument. Mogliche Sicherheitsprobleme werden so

rasch erkannt. Dadurch konnen die Entwicklungsressourcen schon zu

Beginn der Entwicklung zielgerichtet eingesetzt werden.

Nach der Festlegung der Reaktionsstufen, wozu unter anderem die

Screening-Methode eingesetzt werden kann, folgt eine Optimierung der

Reaktionsbedingungen. Bei dieser Optimierung muss darauf geachtet wer¬

den, dass die Reaktionsbedingungen so gewahlt werden, dass es nicht zu

einer Auslosung des thermischen Potentials kommen kann. Wie dies er¬

reicht werden kann, wird im folgenden Kapitel anhand von Fallbeispielen

ausgefuhrt.



5. Verfahrensoptimierung unter Einhaltung von

Randbedingungen aus den Bereichen

Sicherheit, Kapazitat und Warmeleistung

5.1 Einleitung

Bei der Verfahrensentwicklung miissen die Prozessparameter so eingestellt

werden, dass die okonomische Leistung optimal ist. Gleichzeitig muss

sichergestellt werden, dass die Anforderungen bezuglich Okologie und

Sicherheit eingehalten werden. Zwischen Okonomie und Okologie konnen

dabei bezuglich minimalem Ressourcenverbrauch positive Synergien be-

stehen (Hassan und Kostka, 1993; Ktiriim, 1996; Guntern et al., 1998). Im

Bereich der Sicherheit kann unter Umstanden das okonomische Ziel einer

hohen Raum-Zeit-Ausbeute durch die sich aus der thermischen Prozess¬

sicherheit ergebenden Konzentrationslimiten negativ beeinflusst werden

(Keller et al., 1996). Hier kann durch computergestiitzte Optimierung dem

Ziel eines optimalen Verfahrens nahergekommen werden.

Vorausschauend auf die vorhandenen betrieblichen Moglichkeiten muss die

technische Umsetzbarkeit sichergestellt werden. Deshalb miissen in einem

auf die Optimierung folgenden Schritt Vereinfachungen durchgefuhrt wer¬

den. Das durch computergestiitzte Optimierung gefundene Optimum soil

dann als Vergleichsmass dienen.

Bei Semibatchprozessen ist zur Durchfuhrung der Optimierung ein Modell

notwendig, welches die Dynamik der stoffumwandelnden Prozesse und

deren Beeinflussung durch die einstellbaren Prozessparameter Temperatur

und Konzentration beschreibt (Garcia, 1995). Zur Ermittlung eines formal-

kinetischen Modelles konnen zum Beispiel mittels Warmeflusskalorimetrie

bestimmte Daten verwendet werden (Chen und Wu; 1996). Dadurch ergibt

sich der Systemzustand als Funktion der Zeit in Abhangigkeit der gewahl¬

ten Verfahrensparameter. Daraus lassen sich einerseits okonomische

Grossen wie die Raum-Zeit-Ausbeute und andererseits zur Auslegung der

Apparatur notwendige Grossen wie Warmestrome ermitteln (Landau et al.,

1994). Mit einem geeigneten Modell moglicher Zersetzungsreaktionen lasst
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sich weiter das von den vom System durchlaufenen Zustanden ausgehende

Runaway-Szenario errechnen.

Fur die computergestiitzte Optimierung muss eine Zielfunktion konstruiert

werden, welche die Okonomie und die Einhaltung der Randbedingungen

aus den Bereichen Sicherheit, Okologie, Produktionskapazitat und

Warmeleistung beschreibt. Als Okonomie-Term werden haufig die

Ausbeute, die Raum-Zeit-Ausbeute, die Produktionskosten oder der

Gewinn gewahlt. Als Randbedingungen im Bereich der Sicherheit bei der

Optimierung eines Batch-/Semibatch-Verfahrens sind die maximale

Akkumulation, die TMRad und die maximale Warmeleistung im

Normalbetrieb geeignet. Diese Werte miissen nicht minimiert bzw.

maximiert werden, sondern sie mussen oberhalb bzw. unterhalb einer als

akzeptierbar eingestuften Grenze liegen.

Zur Erreichung einer maximalen okonomischen Leistung unter Einhaltung

von Randbedingungen werden hier zwei Moglichkeiten vorgestellt. Die

erste basiert auf der in einem Simulationsmodell moglichen Regelung der

Randbedingung (Regenass, 1997). Diese erste Moglichkeit ist nur ver-

wendbar, wenn bekannt ist, welcher Prozessparameter auf einen maxi¬

malen Wert gestellt werden muss, um die beste okonomische Leistung zu

erhalten. Die zweite Moglichkeit ist die Optimierung mit Hilfe der

dynamischen Programmierung. Diese ist auch dann einsetzbar, wenn eine

Anderung des einstellbaren Prozessparameters je nach Ort auf der

Zeitachse des Reaktionsverlaufes die okonomische Leistung entweder

positiv oder negativ beeinflusst.

In diesem Kapitel soil die Anwendbarkeit dieser beiden Methoden anhand

der Optimierung zweier Semibatchprozesse dargestellt werden. Die Fallbei¬

spiele sind aus Vertraulichkeitsgriinden leicht abgewandelt. Zur Simulation

und Optimierung wurde ACSL Model und ACSL Optimize verwendet

(MGA, 1996). Als Routine fiir die numerische Integration der Differential-

gleichungen wurde der in der Software enthaltene Runge-Kutta-Fehlberg

Algorithmus funfter Ordnung mit variabler Integrationsschrittweite ver¬

wendet. Dieser Algorithmus wird speziell fur Modelle mit Diskontinuitaten

empfohlen.



71 Optimierung

5.2 Methode

5.2.1 Grundidee der Regelung einer nicht messbaren

Grosse

Durch Simulation konnen Grossen geregelt werden, welche in der Praxis

nicht direkt messbar sind. Im folgenden wird die rechnerisch ermittelte

TMRad als Regelgrosse gewahlt. Diese soil durch die Prozessstellgrosse

Dosiergeschwindigkeit auf einen konstanten Wert geregelt werden. Bei

einem Semibatchverfahren ist dies moglich, da die TMRad von der akku-

mulierten Konzentration der dosierten Komponente abhangt, welche wie-

derum eine Funktion der Dosiergeschwindigkeit ist.

In der untenstehenden Abb. 5-1 ist der grundsatzliche Regelkreis darge¬

stellt, welcher durch die Gleichungen 5-1 bis 5-3 beschrieben werden

kann. FD bezeichnet dabei die aktuelle Dosiergeschwindigkeit und FD,max die

maximale Dosiergeschwindigkeit. RD ist die Regeldifferenz, welche sich

aus der Regelgrosse TMRad und der vorgegebenen Fuhrungsgrosse

TMRadset ergibt. Die Prozessstellgrosse Lf ist die Ventiloffhung in Prozent,

wobei p0 der Arbeitspunkt des Reglers, IQ die Verstarkung und Ti die

Nachstellzeit ist.

FD.max

Abb 5-1 • Grundsatzliche Darstellung des Regelkreisesfur ein Semibatchverfahren

mit TMRad als Regelgrosse und der Dosiergeschwindigkeit FD als Stell¬

grosse.
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RD = TMRad - TMRadSet (5-1)

t

LF = p0 + Kc*RD + —*/RDdt (5-2)
Ti o

FD = LF * FD,max (5-3)

Im einfachsten Fall kann die Reaktionszeit bis zu einem gewissen Umsatz

als wirtschaftliche Leistung defmiert werden. Bei einer Reaktion je n-ter

Ordnung in den Edukten ist weiter die Reaktionsgeschwindigkeit positiv

mit den Konzentrationen korreliert. Daraus ergibt sich, dass eine maximale

Dosiergeschwindigkeit zur besten okonomischen Leistung fiihrt.

Eine rasche Dosierung fiihrt jedoch bei reaktionskontrollierten Reaktionen

zu einer Erhohung der Eduktakkumulation und folglich auch zu einer Re¬

duktion der TMRad. In diesem sehr einfachen Fall fuhrt also die maximale

Dosiergeschwindigkeit, bei der nie eine TMRad von 24 Stunden unter-

schritten wird, zum optimalen Prozess. Als Variante dazu kann zur Opti¬

mierung der Zykluszeit das Dosierprofil so gewahlt werden, dass fiber die

ganze Batchdauer eine konstante Akkumulation erreicht wird (Regenass,

1997). Dieselbe Uberlegungen gelten auch fur andere Regelgrossen wie

Selektivitat oder ein beliebiges Qualitatskriterium.

Bei einer komplizierteren Beeinflussung der Wirtschaftlichkeit durch einen

Prozessparameter stosst diese Methode aber an Grenzen. In diesen Fallen

kann durch Einsatz der dynamischen Programmierung eine Optimierung

durchgefuhrt werden. Die Grundziige der dynamischen Programmierung

werden im folgenden erlautert.

5.2.2 Grundlagen der dynamischen Programmierung

Gesucht ist ein von einem gegebenen Startzustand X0 und einer gegebenen

totalen zudosierten Menge Ftot ausgehender Verlauf I[X0, Ftot] so, dass ein

von den durchlaufenen Zustanden X(t) abhangiges Giitekriterium G(X(t))

fiir die ganze Batchdauer optimal ist (Gleichung 5-4). Die Batchdauer

ergibt sich aus der Dosierzeit to und einer Nachreaktionszeit tn, welche
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notwendig ist, um einen gewissen Endumsatz zu erreichen. Fur die im

folgenden betrachteten Falle entspricht dieses Integral einer nur vom End-

zustand und vom Ressourcenaufwand zur Erreichung dieses Endzustandes

abhangigen Zielfunktion; dieses Integral wird im folgenden als J bezeich¬

net.

to+tD+t»

I[X0, Ftot] = opt J"G(X(f),F(t))dt = optJ (5-4)
to

Fiir die Losung dieses Problemes bietet sich die dynamische

Programmierung an (Sniedovich, 1992). Angenommen ein durch die

Steuervektoren u(i=l..P) definierter P-Stufiger Prozess, welcher vom

Anfangszustand X(0) ausgehend die Zustande X(i=l.. P) durchlauft, sei

beziiglich eines aufgrund des Endzustandes X(P) berechneten

Giitekriteriums optimal. Das Prinzip der dynamischen Programmierung
besteht nun darin, dass dann auch die Steuervektoren u(i=(P-n).. P) des

vom Zustand X(P-n) ausgehenden Prozesses bezuglich demselben

Giitekriterium dem Optimum entsprechen (Schneider und Mikolcic, 1972).

Fiir die Optimierung der folgenden Fallbeispiele wurde der Algorithmus

von de Tremblay und Luus (de Tremblay und Luus, 1989) verwendet.

Eine Erweiterung davon ist die iterative dynamische Programmierung

(Hartig, 1994). Diese Algorithmen sind gut anwendbar fur die

Dosierprofiloptimierung bei Semibatchreaktoren. In der Literatur wurden

sie zur Optimierung von Temperaturprofilen in Rohrreaktoren (De

Tremblay und Luus, 1989) und von Dosierprofilen von als Fedbach

durchgefuhrten Fermentationsprozessen verwendet (De Tremblay et al.,

1992; Luus, 1993a). Ebenso findet er Verwendung bei der Optimierung

von Temperaturen in einer Kaskade von Festbettreaktoren (Hartig und Keil,

1992).

Anstelle der Einteilung der Dosierung in Stufen gleicher Zeitdauer wird in

den folgenden Fallen die dosierte Menge in P Stufen eingeteilt, wobei in

jeder die gleiche Menge Edukt zudosiert wird. Dadurch ist die Dauer der

einzelnen Stufen nicht gleich lang. Der Vorteil dieser Stufeneinteilung liegt

darin, dass am Ende einer Stufe ahnlichere Zustandsvektoren erhalten

werden. Die Menge der Zustandvektoren am Ende der einzelnen Stufen
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bilden das Zustandsgitter. Das durch die verwendete neue Swfendefinition

erhaltene engere Gitter erlaubt eine kleinere Anzahl von

Dosiergeschwindigkeiten zur Berechnung eines Zustandgitters.

Das prinzipielle Struktogramm fur den verwendeten Algorithmus (De

Tremblay, 1989) ist in Abb. 5-2 dargestellt. Es besteht aus den folgenden

Schritten:

1. Teile die total zu dosierende Menge Edukt in P Stufen mit je gleicher

Menge Edukt ein. Definiere weiter N Dosiergeschwindigkeiten Fn, wel¬

che zwischen Fmin und Fmax liegen. Erzeuge ein Zustandsgitter aus den

Zustanden Xpn, welche am Ende der Stufe p erhalten werden bei An¬

wendung der zwischen Fmin und Fmax diskretisierten Dosierraten Fn.

2. Die dynamische Programmierung beginnt bei der letzten Stufe p=P.

Dabei wird ausgehend von jedem Gitterpunkt X(P.1)n das Giitekriterium

J berechnet, welches erhalten wird, wenn die Feedrate der letzten Stufe

P aufjede der diskreten Dosierraten Fm gesetzt wird. Die vom Zustand

X(P_1)n ausgehende Dosierrate, welche zum besten Giitekriterium fiihrt,

wird in der Matrix des vorlaufig optimalen Dosierprofils 0Pn abge-

speichert. Reduziere p um 1.

3. Wahle einen Zustandspunkt X^^n und setze die Dosierrate in der Stufe

p auf jedes Fm. Berechne die daraus entstehenden Zustande Ypm.

Ermittle fiir jeden Zustand Ypm den am nachsten liegenden Zustand Xpn

des Zustandgitters und weise den Dosiergeschwindigkeiten der

folgenden Stufen die Werte des von diesem Zustand ausgehenden

vorlaufig optimalen Dosierprofils Okn(k=(p+l).P) zu. Berechne die

durch dieses Dosierprofil entstehenden Gutekriterien.

4. Weise neu der Matrix mit dem vorlaufig optimalen Feedprofil

Oicn(k=p.P) die Werte zu, welche zum optimalsten Giitekriterium fiih¬

ren. Falls p > 1 ist, reduziere p um 1 und fiihre erneut Schritt 3 durch.
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Zur Ermittlung des Zustandes Xpn des Zustandgitters, welcher dem durch

Variation der Feedrate der Stufe p erhaltenen Zustand Ypm am nachsten

liegt, wird die Distanz zwischen diesen Zustanden nach untenstehender

Gleichung ermittelt:

Yky (5-5)

k stellt dabei die Dimension des Zustandvektors dar. Derjenige Zustands-

punkt Xpn wird gewahlt, fiir welchen dm am kleinsten ist.

Aufteilen des Feeds Ftot in P Stufen mit je gleicher Menge Feed Rot/P

Diskretisieren der Feedrate zwischen Fmax und Fmin m N Raten Fn(n=1 N)

Furn=1 N

Furp=1 P

Setzen der Feedrate Fp auf den Wert Fn

Berechnen des Zustandes Xpn und Abspeichern im Zustandsgitter X

Diskretisieren der Feedrate zwischen Fmax und Fmin in M Raten Fm(m=1 M)

0=[]

Fur p=P step -1 to 1

Furn=1 N

Auswahl des Zustandpunktes X(p-l)n

Jmax=[ I

Fur m=1 M

Setzen der Feedrate der Stufe p auf Fn

Berechnung des Zustandes Xpnm

Ermittlung Xpn welcher Xpnm am nachsten

Furk=(p+1) P

Setzen der Feedrate Fk auf die unter

Okn abgespeicherte optimale Rate

Berechnen des Performance Indexes J nach dem Erreichen von

99 % Umsatz und nach Dosierung von Ftot

Zuordnen der Feedrate Fm zum

optimalen Steuergitter Opn

Abb 5-2 Struktogramm der dynamischen Programmierung (De Tremblay, 1989)
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Um die Randbedingungen einzuhalten, kann der Zielfunktion J (Gleichung

5-6), welche die Leistung des Prozesses misst, ein Strafterm zugefiigt

werden, welcher die Abweichung von der Randbedingung ausdriickt

(Luus, 1993b; Dadebo et al., 1995).

J = Z + I Je,*(x, - xhm)2 (5-6)
.=i

o

Dabei stellt Z die zu optimierende Zielgrosse dar, x, den Zustand der i-ten

Zustandsvariablen, Xi,m den Wert dieser Variablen, welcher nicht iiber- oder

unterschritten werden darf, a die Anzahl der begrenzten Zustandsvariablen

und 9, die Gewichtung. Da diese Abweichung nur entweder bei Uber- oder

Unterschreiten der Grenze gewichtet werden soil, muss 0,*(x, - xi,m)2 = 0

gesetzt werden, falls die Abweichung auf der erlaubten Seite liegt.

Anstelle der direkten Verwendung der maximalen Abweichung (Dadebo et

al., 1995), wurde in den in dieser Studie behandelten Fallen das Integral

dieser Abweichungen uber die ganze Batchdauer gebildet. Da die Begren-

zung mehrere Male uberschritten werden kann, hat dieses Verfahren

Vorteile. 0, wurde so gewahlt, dass die Werte des Strafterms in derselben

Grossenordnung lagen wie die Werte der urspriinglich zu optimierenden

Zielgrosse Z (Dadebo und McAuley, 1993).

5.2.3 Definition von Zielfunktionen fur die dynamische

Programmierung

Im Fall der Optimierung eines chemischen Prozesses ist die Zielgrosse Z

meist okonomischer Art. Diese ist von der Entwicklungsphase und dem

okonomischen Umfeld abhangig. In Tab. 5-1 sind mogliche okonomische

Zielgrossen in Abhangigkeit des Umfeldes aufgelistet.

Der Strafterm, welcher die Einhaltung von Randbedingungen sicherstellt,

ist abhangig vom chemischen System und den Anforderungen an die Pro-

duktmenge und Produktqualitat. In Tab. 5-2 sind mogliche Werte, welche

in den Strafterm aufgenommen werden konnen, in Abhangigkeit des

chemischen Systems aufgelistet.
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Tab 5-1' Okonomischer Term fur Zielfunktionen in Abhangigkeit der

Entwicklungsphase und des okonomischen Umfeldes. (P=Produktmenge,

E=Eduktmenge, V=Volumen, t=Zeit, PC=Produktkosten pro

Produktmenge, PP~Produktpreis pro Produktmenge)

Fall Umfeld Okonomieterm

A Gesamtes Produkt wird unabhangig der

produzierten Menge zu einem fixen Preis

abgesetzt.

Fruhe Entwicklungsphase

P

E

B Gesamtes Produkt wird unabhangig der

produzierten Menge zu einem fixen Preis

abgesetzt.

Spatere Entwicklungsphase

P

E*V*t

C In einer gegebenen Apparatur soil eine

bekannte fixe Menge Produkt produziert
werden, wobei der Produktpreis bekannt und

fix ist.

Spate Entwicklungsphase.

PC1)

D Das in einer gegebenen Apparatur

hergestellte Produkt kann unabhangig von

der produzierten Menge vollstandig zu einem

bekannten fixen Preis abgesetzt werden.

Spate Entwicklungsphase.

P*(PP-PC)
t

-* Zusatzlich muss die Randbedingung der fixen produzierten Menge in den

Strafterm aufgenommen werden

Die Grenzen, welche die als Randbedingung vorhandenen Grossen nicht

uberschreiten diirfen, sind abhangig von apparativen, qualitativen und

sicherheitstechnischen Anforderungen. Als Qualitatskriterium wurde in

Tab. 5-2 nur die Produktereinheit aufgelistet. Die Verunreinigungen K, kon¬

nen dabei Edukte oder Nebenprodukte umfassen. Im Fall von Edukten

bedingt dies einen gewissen Umsatz, und im Fall von Nebenprodukten eine

gewisse Selektivitat. Aus den apparativen Anforderungen ergibt sich eine

Grenze fiir die maximale Warmeleistung dQ/dt. Diese Grenze lasst sich in

friihen Entwicklungsphasen nur unscharf aufgrund von Erfahrungen defi-

nieren, wird aber gegen Ende der Entwicklung durch die Kenntnis der
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Tab. 5-2: Im Strafterm zu berucksichtigende Grosse in Abhangigkeit des chemischen

Systems. (E=Edukt, P=Produkt, NP=Nebenprodukt, K= Verunreinigung im

Produkt, ZP=Zersetzungsprodukt, dQ/dt= Warmeleistung,

MTSR=Maximaltemperatur der Standardreaktion, TMRad=Time to Maxi¬

mum Rate adiabatic)

Fall Chem. System Randbedingung

A IE,-P
i

^jp MTSR

B

i

XE„P - NP

1

dQ
MT-n

P

dt
"—

P+^K|

C £E, -* P - ZP

i

^p MTSR, TMRad

D £e, -+ P -> ZP

1

£E„P -> NP

i

dt,MTon,TMnad, p+^K
i

verwendeten Apparatur scharf. Die Sicherheitsgrenzen TMRad und MTSR

sind wie in Kapitel 2 definierbar. Wie diese Zielfunktionen eingesetzt wer¬

den konnen, wird im folgenden an zwei Fallbeispielen erlautert.

5.3 Fallbeispiel Sulfonierung

In diesem Fallbeispiel soil durch Regelung der TMRad beziehungsweise

durch dynamische Programmierung das Dosierprofil optimiert werden. Die

Anwendung dieser beiden Methoden auf dasselbe Fallbeispiel ermoglicht

einen Vergleich der Resultate. Gezeigt werden soil, inwieweit die Resultate

iibereinstimmen und wie in diesem einfachen Fall vorgegangen werden

kann.
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N02 N02

Abb. 5-3: Modellreaktion Sulfonierung eines Nitroaromaten.

5.3.1 Beschreibung des Modelles

Die betrachtete Reaktion ist die exotherme Substitution eines Wasser-

stoffatoms an einem Nitroaromaten mit elektrophilem Schwefeltrioxid,

wobei eine Sulfonsaure gebildet wird (Abb. 5-3). Die zugrundeliegenden

Daten wurden anhand der Angaben im Thermal Safety Training (ESCIS,

1997) abgeleitet. Die Reaktion findet in Schwefelsaure start (Streitwieser

und Heathcock, 1986). Als Modell fiir die Reaktionsgeschwindigkeit ri

wurde eine bimolekulare Reaktion je erster Ordnung bezuglich Nitroaromat

und Schwefeltrioxid angenommen.

r,
= k,„ *

exp (-
D
f!i I * [Nitroaromat] * [S03] (5-7)

^ K 1RMJ

Dabei bezeichnet TRM die Temperatur der Reaktionsmasse, R die uni-

verselle Gaskonstante in J*mol"1*K"1 und die eckigen Klammern die Kon¬

zentrationen in mol*m"3. Im betrachteten System wurde ein

praexponentieller Faktor k]„ von 1.24e6 m3*mor1*s"1 und eine Akti¬

vierungsenergie Eai von 97800 J*mol"' verwendet. In diesem einfachen

Beispiel wird eine mogliche Nebenproduktbildung vernachlassigt.

Sowohl der vorgelegte Nitroaromat als auch die gebildete aromatische

Sulfonsaure konnen sich aufgrund des vorhandenen Nitrokorpers exo-

therm zersetzen. Zersetzungen von Nitrokorpem verlaufen im allgemeinen

autokatalytisch (Chervina und Bodman, 1997). Da es im folgenden aber

um das Aufzeigen einer Methode geht, werden die Zersetzungen als

Reaktionen erster Ordnung angenommen (ESCIS, 1997).

r2
= k2„ *

exp (-
D
fg I * [Sulfonsaure] (5-8)

( k iRMy



Optimierung 80

r3
= ki„ *

exp -

D

" * [Nitroaromat] (5-9)
^ K Irm^Z

Fiir diese Reaktionen wurde ein praexponentieller Faktor k2«, = k3oo von

5.76e4 s"1 und eine Aktivierungsenergie E^ = Ea3 von 90370 J*mor' ver¬

wendet. Fiir die Warmeleistung ergibt sich

^jk= r,
* (-AHr,) + r2

* (-AHR2) + r3
* (-AHR3) (5-10)

mit einer Reaktionsenthalpie AHRt der Hauptreaktion von -80000 J*mor'

und der Zersetzungsreaktionen AHR2 = AHR3 = -460000 J*mol"'.

Im betrachteten Verfahren werden zu einer Startreaktionsmasse von

5586 kg mit einem Volumen von 3.7 m3, bestehend aus 18000 mol in

Schwefelsaure gelostem Nitroaromat, 27720 mol Schwefeltrioxid in Form

von Oleum 65% zugegegeben, was zu einer Massezunahme von 3396 kg

und einer Volumenerhohung von 2.3 m3 fuhrt. Anhand dieser Angaben

kann eine Stoflbilanz aufgestellt werden. Untenstehend ist als Beispiel die

Stoffbilanz fiir Schwefeltrioxid dargestellt.

^--r^VW+Frft)*^* (5-11)

Dabei bezeichnet V(t) das Volumen in m3, FD(t) die Dosiergeschwindigkeit

in m3*s_1, ANso3 die Anzahl mol Schwefeltrioxid, welche total zudosiert

werden und AV die durch die Dosierung erreichbare Volumenanderung.

Die akkumulierte Anzahl Mol Edukt NAcc(t) ist die im Unterschuss vor-

liegende Komponente; d.h. das Minimum der Anzahl Mol Nitroaromat und

der Anzahl Mol Schwefeltrioxid. Diese lassen sich durch dynamische

Simulation berechnen. Daraus ergibt sich die maximale Temperatur der

Standardreaktion MTSR(t)

MTSR(t) = TR+--^?^ (5-12)
JVKJ,) CPjRm

M(t) ist dabei die Masse in kg und cPjRM die Warmekapazitat in J/(kg*K),

welche aufgrund der vorhandenen Anteile an Schwefelsaure (cp ~ 1300

J*kg"'*K"1) und organischen Substanzen (cp * 1700 J*kg~'*K-') als 1600



81 Optimierung

J*kg'1*K"1 angenommen wurde. Ausgehend von dieser Temperatur lasst

sich die TMRad(t) durch

TMRUt) =
C**R*MTSR2it)

(5-13)

qZR(MTSR) * E&

berechnen, wobei qZR(MTSR) die Warmeleistung der Zersetzungs¬

reaktionen bei MTSR(t) ist (Anhang A5).

5.3.2 Analyse und Definition der Zielfunktion

In diesem Beispiel werden nur die Hauptreaktion und die zwei Zersetzungs¬

reaktionen betrachtet. Aus Griinden der Produktqualitat muss ein Endum¬

satz von 99 % erreicht werden. Weiter wird davon ausgegangen, dass der

Markt beliebig viel Produkt aufhehmen kann. In der Optimierung geht es

folglich darum, die Produktmenge Mprod pro Volumen V und Zeit tCyci bei

gleichem Edukteinsatz zu maximieren, wobei ein Endumsatz von 99 %

erreicht werden muss. Der Okonomietherm Z kann in diesem Fall durch

die in Gleichung 5-14 dargestellte Raum-Zeit-Ausbeute beschrieben

werden.

Z-^ (5.M)

Bei der Annahme eines Modelles je erster Ordnung in den Edukten fiir die

Hauptreaktion ergibt sich die grosste Leistung bei maximaler Konzentration

beider Edukte. Daraus folgt, dass bei grosserer Dosiergeschwindigkeit die

okonomische Zielfunktion Z auch grosser wird. Da jedoch die TMR^ mit

der Akkumulation korreliert ist, welche ebenfalls mit grosserer Dosierge¬

schwindigkeit zunimmt, kann die Dosiergeschwindigkeit nicht beliebig

grosse Werte annehmen. Als Limite, welche TMRad minimal erreichen

darf, wird ein Wert von 24 Stunden verwendet (Stoessel, 1993 a). Zur

Einhaltung dieser Randbedingung wird die Zielfunktion um das gewichtete

Integral der Unterschreitung dieser Limite erweitert. Die Gewichtung ist

dabei von den Prioritaten der Benutzerinnen abhangig. In Gleichung 5-15

ist die mit dieser Straffunktion erweiterte Zielfunktion J dargestellt.
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J = y^~ - 6 * JATMR3d2 dt (5-15)

mit ATMRad = 0 fiir TMRad(lim) - TMRad < 0

ATMRad = TMRad(lim) - TMR*, fiir TMRad(lim) - TMR,d > 0

Aufgrund dieser Uberlegungen werden im folgenden die oben erwahnten

Methoden der Regelung der TMRad und der dynamischen Programmierung

angewendet. Ziel ist, mit einer moglichst grossen Dosiergeschwindigkeit

ohne Unterschreitung einer TMRad von 24 Stunden bei einer konstanten,

wahlbaren Reaktortemperatur moglichst kurzer Zeit einen Umsatz von

99 % zu erreichen.

5.3.3 Resultate

5.3.3.1 Resultate der Regelung der TMRad

Der Prozess wurde isotherm bei den Temperaturen TR = 363, 373, 383,

393,403 und 408 Kelvin simuliert. Als Reglereinstellungen (Gleichung 5-2)

wurden dabei ein po von 50%, ein Kc von 18.0 und ein Tt von 900 s ge¬

wahlt. In Abb. 5-4 sind als Beispiel die erhaltenen Dosierprofile F(t) in kg/s

fur die drei Temperaturen TR = 363, 383 und 403 K dargestellt. Dabei wird

zur Aufrechterhaltung einer quasi konstanten Konzentration [S03] zu Be-

ginn mit maximaler Geschwindigkeit zudosiert. Danach nimmt die Dosier¬

geschwindigkeit proportional zur Reaktionsgeschwindigkeit ab, um dann

nach Zugabe der stochiometrischen Menge wieder auf die maximale

Geschwindigkeit anzusteigen.

Die Auswirkungen der Reaktortemperatur auf die Dosierzeit und die Zeit¬

dauer bis zum Endumsatz von 99 % sind in Tab. 5-3 zusammengefasst.

Dabei zeigt sich, dass bis zu einer Temperatur von 403 K die Raum-Zeit-

Ausbeute mit steigender Temperatur zunimmt, dann aber wieder bei 408 K

abnimmt. Hier gleicht sich die durch die Temperatur erreichte Steigerung

der Reaktionsgeschwindigkeit und somit der Dosiergeschwindigkeit durch

den hoheren Ausgangspunkt fiir das adiabate Szenario aus, was zu einem

hoheren MTSR und somit zu einer kiirzeren TMRad fiihrt.
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0.0E+0

0 10000 20000 30000 40000 50000 60000

t(s)

Abb. 5-4: Verlaufder Stellgrosse Dosiergeschwindigkeit von Oleum 65% bei

verschiedenen Reaktortemperaturen (— 403 K, 383 K, — 363 K)

und der Regelung von TMRad auf24 Stunden.

Dasselbe Verhalten ist bei der Dosierzeit zu betrachten, welche ihr Mini¬

mum bei einer Reaktortemperatur von 393 Kelvin erreicht. Die Auflistung

der Zeitdauer bis zu einem Umsatz von 99% zeigt ein ahnliches Verhalten,

wobei zu beachten ist, dass bei einer kleinen Dosiergeschwindigkeit der

Umsatz von 99% schon vor Ende der Zugabe erreicht wird.

Tab. 5-3: Raum-Zeit-Ausbeute RZ, Dosierzeit und Zeitdauer, bis ein Umsatz von

99% erreicht wird, als Funktion der Reaktionstemperatur T, wobei TMRad

mit der Stellgrosse Dosiergeschwindigkeit auf24 Stunden geregelt wird.

T(K) Dosierzeit (s) Zeit bis

X=99%

RZ Ausbeute

(mol/(s*m3))

363 51070 238930 0.0124

373 35255 109520 0.0271

383 26852 56200 0.0528

393 23336 34230 0.0866

403 25944 28960 0.1022

408 35146 36020 0.0820
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5.3.3.2 Resultate der dynamischen Programmierung

Das Dosierprofil wurde fur die konstanten Temperaturen 363, 373, 383

393, 403 und 408 Kelvin mittels dynamischer Programmierung mit 15

Stufen optimiert. Als Beispiel sind in Abb. 5-5 die erhaltenen optimalen

Profile bei 363, 383 und 403 Kelvin dargestellt. Zur Einhaltung der Rand¬

bedingung wurde ein Gewichtungsfaktor 6 von 1.0e-8 gewahlt. Dieser

Wert fuhrt zu einer gewichteten Abweichung von der Randbedingung,

welche in derselben Grossenordnung wie der Okonomie-Term liegt.

Zu Beginn wird mit einer grossen Geschwindigkeit dosiert. Danach fallt die

Geschwindigkeit bis zum Erreichen des stochiometrischen Punktes ab, um

dann wieder auf die maximale Rate zu steigen. Auch in diesem Fall wird

eine fast konstante Menge an akkumuliertem Edukt erreicht. Bei hoherer

Temperatur ist die Dosiergeschwindigkeit grosser. Wie in Tab. 5-4

dargestellt wird die Dosierdauer dadurch kiirzer und die Produktivitat

grosser. Bei einer Temperatur von 408 Kelvin wird der Umsatz von 99 %

schon vor Ende der Dosierung erreicht. Zur Berechnung der Raum-Zeit-

Ausbeute wurde in diesem Fall die Dosierzeit betrachtet.

2 0E-4

0 0E+0

10000 50000 60000

Abb 5-5 Durch dynamische Programmierung mit 15 Stufen erhaltener Verlaufder

Dosiergeschwindigkeit von Oleum 65% bei verschiedenen

Reaktortemperaturen (— 403 K, 383 K, 363 K)
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Tab. 5-4: Raum-Zeit-Ausbeute RZ, Dosierzeit und Zeitdauer, bis ein Umsatz von

99% erreicht wird als Funktion der Reaktionstemperatur T mit den durch

dynamische Programmierung gefundenen optimalen Dosierprofilen.

T(K) Dosierzeit (s) Zeit bis

X=99%

RZ Ausbeute

(mol/(s*m3))

363 59565 242790 0.0122

373 38014 110820 0.0267

383 38185 57110 0.0519

393 24207 34900 0.0849

403 27427 30210 0.0979

408 39980 40520 0.0727

5.3.3.3 Optimierung der konstanten Dosiergeschwindigkeit als

Referenz

Als Referenz wurde fur die Temperaturen 363, 373, 383, 393, 403 und

408 Kelvin eine konstante Feedrate auf den maximalen Wert gestellt, der zu

einer minimalen TMRad von 24 Stunden fiihrte. Die entsprechenden

Resultate sind in Tab. 5-5 dargestellt.

5.3.4 Vergleich der drei Varianten

Die durch Regelung der TMRad und dynamische Programmierung opti-

mierten Dosierprofile stimmen miteinander iiberein. Als Beispiel sind in

Tab. 5-5: Raum-Zeit-Ausbeute RZ, Dosierzeit und Zeitdauer, bis ein Umsatz von

99% erreicht wird als Funktion der Reaktionstemperatur T bei der

optimalen konstanten Dosiergeschwindigkeit F.

T(K) F (kg/s) Dosierzeit (s) Zeit bis

X=99%

RZ Ausbeute

(mol/(s*m3))

363 2.1367e-5 107640 268720 0.0110

373 3.2417e-5 70950 129810 0.0228

383 4.3099e-5 53370 72690 0.0408

393 4.6345e-4 49630 52180 0.0567

403 3.3258e-5 69160 58600 0.0430

408 2.0324e-5 113170 85810 0.0260
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Abb 5-6 Vergleich der mit Regelung aufem TMRad von 24 Stunden (—) mit dem

durch dynamische Programmierung (—) erhaltenen Dosierprofil und

der optimalen konstanten Dosiergeschwindigkeit (- - -) bei einer kon¬

stanten Prozesstemperatur von 383 Kelvin

Abb. 5-6 so optimierte Dosierprofile sowie die optimale konstante Dosier¬

geschwindigkeit bei einer konstanten Reaktortemperatur von 383 Kelvin

dargestellt.

Der Vergleich mit den optimalen konstanten Dosierraten zeigt, dass durch

die Anwendung eines Dosierprofils betrachtliche Steigerungen der Raum-

Tab 5-6 Raum-Zeit-Ausbeute der durch dynamische Programmierung und durch

Regelung der TMRad gefundenen Dosierprofile, ausgedruckt in Prozent der

optimalen Raum-Zeit-Ausbeute des konstanten Dosierprofils bei ver¬

schiedenen Temperaturen

Tr Konstant Dyn Prog Regelung

363 K 100 % 111 % 113%

373 K 100% 117% 119 %

383 K 100% 127 % 129 %

393 K 100% 150% 153 %

403 K 100 % 228 % 238 %

408 K 100% 280 % 315 %
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Zeit-Ausbeute moglich sind (Tab. 5-6). Bei diesen Uberlegungen wurden

jedoch noch keine Sensitivitatsanalysen bezuglich Prozessabweichungen

berucksichtigt. Der Vorteil der Regelung der TMRad besteht in der

Einfachheit. Weiter ergibt diese Methode hier die optimaleren Verlaufe als

die dynamische Programmierung, da keine Diskretisierung der

Dosiergeschwindigkeit notwendig ist. Der Nachteil besteht darin, dass

kompliziertere Zusammenhange nicht mehr erfasst werden konnen.

Im folgenden Beispiel soil gezeigt werden, wie die Methode der dyna¬

mischen Programmierung auf eine komplexere Zielfunktion angewendet

werden kann.

5.4 Fallbeispiel Etinol

In diesem Fall ist der Okonomieterm der Zielfunktion komplizierter als im

vorherigen Beispiel. Speziell besteht keine stetige Abhangigkeit des

Okonomieterms von einem der Prozessparameter Temperatur oder

Dosiergeschwindigkeit. Weiter sollen zwei Randbedingungen gleichzeitig

eingehalten werden. Als erste Randbedingung darf eine durch das

Kiihlsystem limitierte Warmeleistung nicht uberschritten werden. Als

zweite Randbedingung muss eine vorgegebene Menge Produkt hergestellt

werden. Unter diesen Voraussetzungen kann nur die dynamische

Programmierung angewendet werden.

5.4.1 Beschreibung des Modelles

In diesem Beispiel wird die Herstellung eines Zwischenproduktes fiir ein

Vitamin betrachtet. Die Hauptreaktion ist die exotherme Addition von

Monolithiumacetylid (II) an ein ungesattigtes Keton (I), wobei sich Lithi-

umetinolat (III) bildet (Abb. 5-7). Parallel dazu kann die Oligomerisierung

des Ketons (I) zu einem Harz (IV) als Nebenreaktion stattfinden

(Wiederkehr, 1988).
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^4M> 5-7 Betrachtetes Reaktionssystem mit der Hauptreaktion und der Neben¬

reaktion (I Keton, II Lithmmacetyhd, III Lithmmetinolat)

Die Reaktion findet in einem organischen Losungsmittel statt. Die die

Chemie beschreibenden Differentialgleichungen sind in den Gleichungen

5-16 und 5-17 gegeben. Die Hauptreaktion wird durch ein Modell je erster

Ordnung in Lithiumacetylid und Keton beschrieben und die unerwiinschte

Nebenreaktion durch ein Modell zweiter Ordnung in Keton.

ri
= ki * [Keton] * [Lithiumacetylid] (5-16)

r2
= k2* [Keton]2 (5-17)

Die der Formalkinetik zugrundeliegenden Daten wurden durch Anpassung

an im Betriebsreaktor gemessene Konzentrationsverlaufe des Ketons und

des Lithiumetinolats ermittelt (Zechner, 1996). Die Reaktionsgeschwindig-

keiten wurden nur bei einer Temperatur bestimmt. Deshalb konnen keine

Angaben zu Aktivierungsenergien gemacht werden.

Im betrachteten Verfahren wird das im organischen Losungsmittel geloste

Monolithiumacetylid in einem geriihrten Kessel vorgelegt. Das in demsel-

ben Losungsmittel geloste Keton wird zudosiert, wobei sich Lithiumetinolat

bildet. Monolithiumacetylid wird in einem stochiometrischen Uberschuss

verwendet. Da die Loslichkeit von Acetylen, welches sich aus dem

vorgelegten Lithiumacetylid abspalten kann, stark von der Temperatur

abhangig ist, wird die Reaktion isotherm gefuhrt. Die fiir die Stoffbilanz

notwendige Zusammensetzung des harzigen Nebenproduktes wurde durch

Elementaranalyse ermittelt. Dabei wurde ein Verhaltnis von Keton zu



89 Optimierung

Lithiumacetylid von 3/1 festgestellt. Anhand dieser Angaben kann eine

Massen-, Volumen- und Stoffbilanz formuliert werden. Als Beispiel ist

untenstehend die Stoffbilanz fiir die betrachteten Substanzen aufgelistet.

(5-18)

(5-19)

(5-20)

dNKeton
x,

dt
"Fd_ ri

* y.3 *r2 * v

UlN Lithiumacetylid

dt
=

- ri
* V--r2

* v

dNLith/umelmolat
r. * A,F

dt

FD steht fiir die Dosiergeschwindigkeit des Ketons (mol*s_1), V fur das

Volumen der Reaktionsmasse (m3), k, fiir die Reaktionsgeschwindigkeits-

konstante der i-ten Reaktion und N fiir die Anzahl Mole.

5.4.2 Analyse und Definition der Zielfunktion

Aus der Kinetik der Haupt- und Nebenreaktion ergibt sich bei kleiner

Ketonkonzentration die beste Selektivitat (Levenspiel, 1972). Dies kann

durch eine kleine Dosiergeschwindigkeit erreicht werden. Damit verlangert

sich jedoch die Dosierzeit. Unter Umstanden kann die Raum-Zeit-Ausbeute

aber trotzdem aufgrund der hoheren Selektivitat aufrecht erhalten oder

sogar gesteigert werden. Da im betrachteten Fallbeispiel das Marktvolumen

begrenzt ist, soil die Produktionsmenge nicht beliebig ausgedehnt werden.

Deshalb wird nicht die Raum-Zeit-Ausbeute maximiert, sondern die Pro-

duktkosten PC bei gleichbleibender Jahresproduktionsmenge Mprod mini-

miert.

Dies fiihrt zu der in Gleichung 5-21 formulierten okonomischen Zielfunk¬

tion Z, wobei die Einhaltung der Randbedingung einer konstanten Produk¬

tionsmenge durch die mit 0] gewichtete Abweichung AMprod der erreichten

Produktionsmenge von der Sollproduktionsmenge erreicht wird.

PC
Z =

TT— +0,*AMprod2 (5-21)
*VAprod
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Die totale Produktionsmenge Mprod ergibt sich aus der Produktionsmenge

pro Batch und der Anzahl Batches pro Jahr. Zur Berechnung der Anzahl

Batches pro Jahr mussen die Dosierzeit, die Nachreaktionszeit und die

Umstellzeit berucksichtigt werden.

Die Produktionskosten PC sind die Summe der fixen und der variablen

Kosten. Die fixen Kosten sind unabhangig von der Produktionsmenge und

umfassen Apparatekosten, Lohne, Infrastruktur, Administration und Lager-

haltung. Die variablen Kosten wurden unterteilt in Kosten, welche propor¬

tional zu der Anzahl Batches und solche, welche proportional zur

Dosierzeit tD sind. Diese Unterscheidung ist notwendig, da z.B. die Ke-

tonkosten pro Batch konstant sind, die Acetylenkosten pro Batch aber eine

Funktion der Dosierzeit sind, da wahrend der Dosierung konstant mit

Acetylen begast werden muss. Die variablen Kosten umfassen Edukte,

Hilfsstoffe, Energie, Umstellung und Unterhalt (Guntern et al., 1998).

Diese umfassende Kostenberechnung ist nur moglich, weil die Apparatur

als bekannt vorausgesetzt wird. Dadurch ergibt sich als weitere

Randbedingung eine maximale Warmeleistung Qr,max der Reaktionsmasse,

welche aus Sicherheitsgriinden nicht iiberschritten werden darf. Zur

Einhaltung dieser Randbedingung muss die Zielfunktion um die mit 92

gewichtete Abweichung AQr der Warmeleistung Qr von der maximalen

durch das Kiihlsystem abfiihrbaren Warmeleistung Qr(lim) erweitert

werden. Dies ergibt das in Gleichung 5-22 dargestellte Giitekriterium J.

PC
J =—+ 6, * AMprod2 + 92 * AQr2 (5-22)

mit AQr = 0 fur Qr(lim) - Qr < 0

AQr = Qr(lim) - Qr fiir Qr(lim) - Qr > 0

Die Beriicksichtigung der Warmeleistung in der Zielfunktion ist moglich, da

die Warmeleistung von den Eduktkonzentrationen abhangt. Diese wie-

derum lassen sich durch die Dosiergeschwindigkeit beeinflussen.

Fur die dynamische Programmierung wurde die zudosierte Menge in 15

Stufen aufgeteilt. Diese Anzahl diskreter Stufen erwies sich als fein genug

fiir die Optimierung. Die Werte der Gewichtungen G wurden so gewahlt,
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dass die Randbedingungen eingehalten werden konnten und der Einfluss

auf die Zielfunktion nahe des Sollwertes sehr klein ist.

Das Ziel dieser Untersuchung ist es, Reaktionsbedingungen zu definieren,

welche zu einer optimalen okonomischen Leistung fiir die Produktion des

Lithiumetinolats fiihren, wobei eine bestimmte Produktionsmenge erhalten

werden muss und die Warmeleistung einen durch die Apparatur gegebenen

Wert nicht tiberschreiten darf. Da der Temperatureinfluss wegen fehlender

experimenteller Daten unsicher ist, wurde fiir die Optimierung nur die

Variation der Dosiergeschwindigkeit betrachtet.

5.4.3 Resultate

Als Ausgangsvariante der Optimierung wird von einer konstanten Dosier¬

geschwindigkeit ausgegangen (Abb. 5-8). Dieser Fall entspricht in etwa

dem Betriebsverfahren, mit welchem die gewiinschte Produktmenge zu

einem annehmbaren Preis hergestellt werden kann. Die Akkumulation des

Ketons gegen Ende der Dosierung fiihrt hier zu einer zunehmenden Bil-

T 100
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200 250
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o
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Abb. 5-8: Dosierprofil bei konstanter Dosiergeschwindigkeit und daraus resultie¬

rende Molverldufe, normiert aufdiese Variante.

(— Dosiergeschwindigkeit, Ketonmenge, Nebenproduktmenge)
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Abb. 5-9: Durch dynamische Programmierung optimiertes Dosierprofil

und daraus resultierende Molverlaufe, normiert aufkonstante

Dosiergeschwindigkeit (— Dosiergeschwindigkeit,

Ketonmenge, Nebenproduktmenge).

dungsrate des Nebenproduktes. Dies zeigt sich in der zunehmenden Stei¬

gung der Anzahl Mole Nebenprodukt.

Da es sich beim untersuchten Fallbeispiel um einen realisierten

kommerziellen Prozess handelt, werden im folgenden auf diese Ausgangs-

variante normierte Werte verwendet. Die Dosiergeschwindigkeit und die

maximale Akkumulation des Ketons werden als 100 bezeichnet. Weiter

wird der Anteil des dosierten Ketons, welcher zu unerwiinschten Oligo-

meren reagiert, als Xioss bezeichnet.

Fiir die dynamische Programmierung des in 15 Stufen aufgeteilten Dosier¬

profils wurde mit einem 0] von 3.0e-5 und einem 02 von 5.0e-6 das in

Abb. 5-9 dargestellte Optimum gefunden. Man erhalt eine abnehmende

Dosiergeschwindigkeit. Die maximale Warmeleistung konnte eingehalten

werden, wahrend die Sollproduktionsmenge um 0.2 % unterschritten

wurde. Im Vergleich zum Verlauf mit konstanter Dosiergeschwindigkeit ist

die Ketonakkumulation nur noch halb so gross. Weiter verlauft die Zu-
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Abb 5-10 Optimales zweistufiges Dosierprofil mit konstanten Dosiergeschwindig¬

keiten und daraus resultierende Molverlaufe, normiert aufkonstante Do¬

siergeschwindigkeit (— Dosiergeschwindigkeit, — Ketonmenge,

— — Nebenproduktmenge)

nahme naherungsweise linear. Dadurch kann der steile Anstieg der Neben-

produktbildung gegen Ende der Dosierung verhindert werden.

Die Einfuhrung dieses optimalen Dosierprofils oder einer monotonen Nahe-

rung dazu wiirde in der bestehenden Anlage ein anderes Regelungskonzept

und eine Neuinstallation der Mess- und Steuerinstrumente bedingen

(Chang, 1995). Deshalb soil dieses optimale Profil soweit vereinfacht wer¬

den, dass ohne grosse Leistungseinbussen ein einfach zu

implementierendes Profil erhalten wird.

Als einfachste Variante fur ein abnehmendes Dosierprofil wird die zu do-

sierende Ketonmenge in zwei Stufen mit jeweils konstanter Dosierge¬

schwindigkeit zugegeben. Fiir eine konstante Ketonmenge konnen nur die

Dosiergeschwindigkeit Fj der ersten Stufe, die Dosiergeschwindigkeit F2

der zweiten Stufe und die Dauer ti der ersten Stufe variiert werden. Die

optimalen Einstellungen dieser drei Grossen wurden mit ACSL gefunden,

wobei ein Nelder-Mead Suchalgorithmus mit der in Gleichung 5-22 be-
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Tab. 5-7' Resultate fur die verschiedenen Dosierprofile, wobei fur alle dieselbe

Produktmengepro Jahr produziert wird. Angaben in normierten Einheiten,

bezogen aufdas einstufige Profil als Referenz.

Einstufiges
Profil

Optimales
Profil

Zweistufiges
Profil

Produktionskosten 100 96.8 96.9

Anzahl Batches 100 96.6 96.8

Anteil Nebenprodukt *loss 0-60*X|OSS 0.62*X|OSS

Produktionsmenge 100 99.8 99.9

schriebenen Zielfunktion und einer Gewichtung 0i = 0.0004 und 02 = 0.0

verwendet wurde. 0t wurde so gewahlt, dass die gewichtete Abweichung

von der Sollproduktionsmenge im Optimum in derselben Grossenordnung

wie der Okonomieterm der Zielfunktion lag. Unabhangig vom Wert von 02

wurde die durch die Apparatur gegebene maximale Warmeleistung nicht

iiberschritten. Deshalb kann 02 auf 0.0 gestellt werden. Mit diesen Ein-

stellungen wurde die Sollproduktionsmenge um 0.1 % unterschritten. Das

so gefundene Dosierprofil ist in Abb. 5-10 dargestellt. Die maximale

Warmeleistung wird nicht iiberschritten. Aufgrund der in beiden Stufen

konstanten Dosiergeschwindigkeit ergeben sich fiir die Ketonakkumulation

zwei Maxima, welche in derselben Grossenordnung liegen wie das mit

dynamischer Programmierung erhaltene Maximum.

5.4.4 Vergleich der drei Dosierprofile

Wie in Tab. 5-7 dargestellt, hat der Verlauf des Dosierprofils einen we¬

sentlichen Einfluss auf die Ausbeute und die Produktionskosten. Es ist aber

auch ersichtlich, dass das zweistufige Profil dem optimalen sehr nahe

kommt.

Bei der vorliegenden Optimierung ist es interessant zu sehen, dass trotz

Verlangerung der Dosierzeit um 90% und der daraus resultierenden Ab¬

nahme der Anzahl Batches pro Jahr dieselbe Produktmenge erreicht wer¬

den kann. Dies ist moglich, weil die Ausbeute pro Batch erhoht werden

konnte. Die nur geringe Abnahme der Anzahl Batches erklart sich durch
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eine im Vergleich zur Dosierzeit lange Vorbereitungszeit. Im Fall einer

anderen Zielfunktion, z.B. Raum-Zeit-Ausbeute, konnen andere optimale

Profile resultieren. Es ist deshalb wichtig, sich zu Beginn der Optimierung

Klarheit iiber die eigene Zielsetzung und iiber die Bediirfhisse des Marktes

zu schaffen.

5.5 Diskussion

In diesem Kapitel konnte gezeigt werden, dass mit geeigneten Optimie-

rungsmethoden die wirtschaftliche Leistung eines Semibatchverfahrens

verbessert werden kann und gleichzeitig Randbedingungen aus den Berei¬

chen Sicherheit oder Kapazitat eingehalten werden konnen. In einfachen

Fallen, bei denen eine direkte gleichgerichtete Abhangigkeit der okonomi¬

schen Zielgrosse von einer Prozessvariablen iiber den ganzen Verlauf der

Batchdauer vorhanden ist und nur eine Randbedingung eingehalten werden

muss, kann durch die simulierte Regelung der Randbedingung ein opti-

males Dosierprofil erhalten werden. Fiir kompliziertere Falle, z.B. wenn

eine hohe Konzentration die Zykluszeit reduziert, gleichzeitig aber auch die

Selektivitat negativ beeinflusst, ist die dynamische Programmierung geeig¬

net. Hier konnen auch mehrere Randbedingungen parallel berucksichtigt

werden.

Der in Abb. 5-11 dargestellte Ablauf, welcher auf der dynamischen Simu¬

lation des betrachteten Systems beruht, hat die folgenden Vorteile:

• Die Herleitung eines mathematischen Modells erhoht das Wissen iiber

das System und iiber sein Verhalten. Dieses Systemverhalten kann

somit unter verschiedenen Bedingungen abgeschatzt werden.

• Die Einfiihrung einer okonomischen Zielfunktion bewirkt eine Ausein-

andersetzung mit den Marktanforderungen. Die Auswirkungen von

Marktanderungen auf die optimale Betriebsweise konnen durch die

Verwendung anderer Zielfunktionen schon friih untersucht werden.

• Der Strafterm in der Zielfunktion lasst sich einfach erweitern oder

umwandeln, so dass neben der Sicherheit auch Okologie als Randbe¬

dingung berucksichtigt werden kann.



Optimierung 96

Modellierung der Chemie

• Reaktionswege
• Stochiometrie

• Formalkinetik

I
Modellerweiterung um Verfahren

• Kontaktschema

• Dosierprofil
• Temperaturprofil

Analyse des Prozessmodells

• Modellvenfikation

Erzeugung von Alternativen

• Wahl der Betnebsvanablen

• Definition der Zielfunktion

• Optimierung der Alternativen

Machbarkeit des Optimums
• Vereinfachung des Optimums
• Vergleich der Leistung mit Optima

Abb 5-11 Stufenweises Vorgehen zur Optimierung in der Verfahrensentwicklung

• Das mit dynamischer Programmierung gefundene optimale Dosierprofil

kann schon friih in der Entwicklung als idealer Referenzpunkt dienen.

Dadurch lassen sich Fortschritte gut quantifizieren.

Durch die Berucksichtigung der durch die betrieblichen Umstande gegebe¬

nen Randbedingungen sollte die nun folgende Anlageprojektierung und

Apparateauslegung effizient gestaltet werden konnen. Im folgenden Kapitel

soil dariiber hinaus noch gezeigt werden, wie das Verhalten des Gesamt¬

systems mittels dynamischer Simulation abgebildet werden kann.



6. Abschatzung der apparativen An¬

forderungen fiir die Betriebseinfuhrung

6.1 Einleitung

Bei der Betriebseinfuhrung muss sichergestellt werden, dass die in der

Designphase z.B. durch Optimierung gefundenen Temperatur- und Dosier¬

profile eingehalten werden konnen. Eine Nichteinhaltung dieser Vorgaben

kann auf die Prozesssicherheit einen negativen Einfluss haben. So kann

etwa aufgrund einer Temperaturiiberschreitung die Stabilitatsgrenze des

Systems iiberschritten werden, indem die Warmeproduktion im Vergleich

zur Warmeabfuhr zu gross wird. Weiter kann die Qualitat negativ beein-

flusst werden, wenn z.B. aufgrund einer zu grossen Dosiergeschwindigkeit

die Selektivitat zugunsten einer unerwiinschten Nebenreaktion verschoben

wird.

Fur die Uberprufung der Einfiihrbarkeit konnen die Kriterien Machbarkeit,

Flexibilitat, Sicherheit und Regelbarkeit angewendet werden (Soroush und

Kravaris, 1993 a, 1993 b). Zur vorausschauenden Beurteilung muss ein

Modell vorliegen, welches die Dynamik des Gesamtsystems beschreibt.

Dieses setzt sich aus Chemie, Verfahren und Apparatur zusammen. Dazu

muss das fiir die Optimierung von Chemie und Verfahren verwendete

mathematische Modell um die apparative Seite erweitert werden. Dazu

notwendige Werte konnen im Warmeflusskalorimeter experimentell

ermittelt werden (Stoessel, 1997). Fiir eine bereits vorhandene Apparatur

konnen die Apparateparameter ermittelt werden. Von diesem erweiterten

Modell ausgehend lassen sich insbesondere dynamische Aspekte wie

Uberschwingen aufgrund der Regelung oder das Kiihlverhalten durch

Modellierung qualitativ erfassen. Wie im Kap. 3 gezeigt, werden diese

dynamischen Aspekte durch die Regelung stark beeinflusst. Deshalb muss

die Regelung in dieser Modellierung miteinbezogen werden. Dies bewirkt

auch eine friihe Berucksichtigung der Regelungstechnik, was sich in der

Praxis als Vorteil erwiesen hat (Sheffield, 1992)
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Die Betriebseinfuhrung des durch dynamische Programmierung gefunde¬
nen Dosierprofils (Kap. 5) oder einer stetigen Naherung dazu ware nur mit

uber die konventionelle Regelungstechnik hinausgehenden Methoden

machbar (Berber, 1996). Diese fortgeschrittenen Methoden (Kravaris und

Chung, 1987; Lee und Sullivan, 1988; Astrom, 1983) sind nach

Literaturangaben speziell fur die Regelung von Batch-/Semibatch-Pro-

zessen geeignet. Auch fiir Kaskadenregelungen wurden Auslegekriterien

fur fortgeschrittene Regelungen vorgeschlagen (Eker und Johnson, 1996).

Trotz der prinzipiellen Anerkennung dieser Strategien in der Industrie

(Friedrich und Perne, 1995), basieren die gemachten Erfahrungen mehr-

heitlich auf Simulationen. Deshalb soil im folgenden industriellen Fallbei¬

spiel nicht weiter auf diese fortgeschrittenen Regelungsstrategien einge-

gangen werden. Vielmehr wird versucht, die Einstellungen der installierten

Regler zu optimieren. Ausgangspunkt bildet dabei das vereinfachte zwei-

stufige Dosierprofil.

Im folgenden soil die Anwendbarkeit der dynamischen Simulation zur

Uberprufung des zukiinftigen Betriebsverhaltens diskutiert werden. Dies

erfolgt anhand der Betriebseinfuhrung des im vorherigen Kapitel gefun¬

denen zweistufigen Dosierprofils fiir das Fallbeispiel Etinol.

6.2 Einfluss der Apparatur auf die Warmebilanz

Fur die Betriebseinfuhrung muss der Einfluss der Apparatur auf die War¬

mebilanz beurteilt werden. Dazu wird der Warmeeintrag iiber das Kiihl-

Heizsystem betrachtet. Der Gesamtwiderstand 1/U fur den Warmedurch-

gang zwischen Reaktorinhalt und Warmetragermedium setzt sich aus drei

Teilen zusammen: dem inneren Filmwiderstand (1/oc,), dem Wandwider-

stand (dA.w) und dem ausseren Filmwiderstand (l/oca) (ESCIS, 1989).

- = — + — + — = — + -

U a, ?iw aa a, cp
*

"

'

Dabei steht U fiir den Warmedurchgangskoeffizienten (W*m'2*K_1), a, fiir

den inneren Warmeiibergangskoeffizienten (W*m"2*K"'), aa fur den ausse¬

ren Warmeiibergangskoeffizienten (W*m"2*K-1), A. fur die Warmeleitfahig-
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keit der Reaktorwand (W*m*K"') und d fiir die Wandstarke (m). Diese

drei Terme lassen sich in einen reaktionsseitigen Widerstand 1/a, und einen

apparateseitigen Widerstand lAp vereinfachen.

Fiir den reaktionsseitigen Warmeiibergangskoeffizienten a, gilt nach Um-

formen der Nusseltgleichung (Stoessel, 1994)

2/3 * .4/3 3 I2,j2* *

^^W'V \ g-n2"*Z*y (6-2)

Dabei ist Cte eine vom Ruhrertyp abhangige dimensionslose Grosse,

welche den Leistungseintrag pro Volumen beschreibt (Wilke et al., 1991),

n die Ruhrerdrehzahl (s"1), ds der Durchmesser des Riihrers, dR der

Durchmesser des Reaktors, g die Fallbeschleunigung (9.81 m*s"2), p die

Dichte der Reaktionsmasse (kg*m"3), X die Warmeleitfahigkeit der

Reaktionsmasse (W*m*K_1), rj die dynamische Viskositat (kg*m'1*s"1) und

cp die Warmekapazitat der Reaktionsmasse (J*kg'l*K1).

Diese Gleichung setzt sich aus einem Term z, welcher die apparativen

Faktoren des Reaktors beschreibt, und einem Term y zusammen, welcher

die relevanten stoffabhangigen Grossen zusammenfasst. Der nur von der

Reaktionsmasse abhangige Term y lasst sich fiir reine Fliissigkeiten auf¬

grund der Stoffeigenschaften rechnerisch abschatzen. Falls dies nicht

moglich ist, kann y mit dem Wilson-Plot experimentell ermittelt werden

(Bourne et al, 1981).

Durch Einsetzen der Gleichung 6-2 in Gleichung 6-1 ergibt sich

Wird nun der Widerstand 1/U bei verschiedenen Riihrerdrehzahlen n expe¬

rimentell ermittelt und gegen n"2/3 aufgetragen, ergibt sich als Steigung

l/(z*y) und als y-Achsenabschnitt l/(p. Nach Bestimmung dieser Grossen

fiir ein Fluid 1 mit bekanntem yi kann anschliessend y2 fur ein beliebiges

Fluid 2 bestimmt werden (Regenass, 1997).

Fur die Simulation muss die Viskositat und die Warmekapazitat als Funk¬

tion der sich andernden Zusammensetzung berechnet werden. Fiir die
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Viskositat r|mlx einer Mischung von i Stoffen mit Massenanteilen f und

Viskositaten T), gilt:

ln(lW) = Xfi*lnOl.) (6-4)

i

Fiir die Eigenschaften Warmeleitfahigkeit X und die Warmekapazitat cp gilt

in analoger Weise:

Eigenschaftmix = X fi * Eigenschaft, (6-5)

6.3 Fallbeispiel Etinol

In diesem Beispiel wird die Betjiebseinfiihrung des in Kapitel 5 durch

Optimierung gefundenen zweistufigen Dosierprofils untersucht. Dabei wird

von einer bestehenden Anlage ausgegangen, in welcher dasselbe Produkt

nach demselben Reaktionsweg bereits hergestellt wird, jedoch nach einem

nicht optimierten Verfahren. Fur die Reglerkonfiguration soil von den

bestehenden Einrichtungen ausgegangen werden.

Das Modell der Formalkinetik und die sich daraus ergebenden Stoff- und

Energiebilanzen werden aus Kapitel 5 iibernommen. Zur Abschatzung des

Verhaltens des optimierten Verfahrens soil im folgenden dieses Modell mit

den apparativen Betriebsgegebenheiten erganzt werden, welche sich

einerseits durch die Verkniipfung der einzelnen Apparate mit den Stoff-

und Warmestromen, andererseits aber auch durch die Verkniipfung mit

den Mess- und Steuerinstrumenten ergeben.

In Kapitel 6.3.1 und 6.3.2 wird zur Modellerstellung das bestehende Be-

triebsverfahren verwendet; in Kapitel 6.3.3 bis 6.3.5 wird durch Simulation

das Betriebsverhalten des zweistufigen Verfahrens aus Kapitel 5 diskutiert.
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6.3.1 Modellerstellung und Beschrieb

6.3.1.1 Modellierung der Apparatur

Die Apparatur besteht aus einem Reaktor mit Riihrwerk und einem

Warmetauschsystem (Abb. 6-2 und Abb. 6-3). Das primare

Warmeaustauschsystem ist ein Methanolkreislauf. In der betrachteten

Phase ist dieser iiber einen Warmetauscher mit einem sekundaren

Ammoniakkreislauf gekoppelt. Aufgrund der Betriebsangaben (Gentner,

1997) wurde vereinfacht ein Doppelmantelreaktor mit homogener

Temperatur im Mantel angenommen. Die Modellierung des

Warmeiiberganges basiert auf der Anpassung an gemessene Kuhlkurven

des mit Methanol gefullten Betriebsreaktors. Fiir den apparateseitigen

Warmeiibergang wurde ein (p von 1485 W*m"2*K"1 ermittelt. Davon

ausgehend wurde nach Gig. 6-2 fur die betrachtete Reaktionsmasse ein

z*n2/3 von 0.2945 und ein y zwischen 7596 und 9390 W*m"2*K'1 ermittelt.

Der Methanolkuhler wird gemass der Apparatespezifikation als

Rohrenwarmetauscher mit 24 Rohren von 10 m Lange und 0.0483 m

Durchmesser mit einem Warmeiibergangskoeffizienten von 750

W/(m2*K) beschrieben. Dies entspricht einer Austauschflache von

36.4 m2. Fiir die Simulation wurde der Warmetauscher durch finite

Elemente modelliert (Anhang A4). Aufgrund von Betriebsmessungen kann

die Temperatur des Kiihlmediums NH3 als konstant 225 K im ganzen

MeOH-Kiihler angenommen werden (Uerdingen, 1998).

6.3.1.2 Modellierung der Regelung

Die betrachtete Stufe wurde den aktuellen Einstellungen folgend als ein in

zwei Taktschritten geregeltes Verfahren modelliert. In beiden Taktschritten

wird eine Kaskadenregelung eingesetzt. Bei einer Kaskadenregelung

(Abb. 6-1) wird der Sekundarkreis (Folgeregler) vom Primarkreis

(Fuhrungsregler) gefuhrt: Die Stellgrosse des Primarkreises ist Sollwert

des Sekundarkreises (Steiner, 1990). Diese Konfiguration basiert darauf,

dass sich die Auswirkungen von Stdrgrdssen schneller bei einer

Zwischengrosse der Regelstrecke als bei der effektiven Steuergrosse zei-
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Abb. 6-1- Prinzipieller Aufbau Kaskadenregelung (w: Fuhrungsgrosse,

y.Reglerstellgrosse, z/. Storgrosse im Primarkreis, Z2- Storgrosse im

Sekundarkreis, %„ Regelgrosse des Sekundarkreises, x- Regelgrosse)

gen. Die Verwendung einer Hilfsregelgrosse in Form einer

Kaskadenregelung kann hier zu kiirzeren Ansprechzeiten fiihren.

Im Taktschritt 1 (Schema in Abb. 6-2) werden 95 % der totalen Keton¬

menge so zudosiert, dass die Innentemperatur iiber eine Kaskadenregelung
auf der konstanten Solltemperatur TRMset gehalten werden kann. Die

Drehzahl der Dosierpumpe npump ist die Stellgrosse des Sekundarkreises,

welcher als PI-Regler konfiguriert ist. Der Sollwert (Reaktorinnen-

temperatur) wird im Primarkreis anhand der Regeldifferenz der Reaktor-

innentemperatur iiber einen PID-Regler errechnet. Die Manteltemperatur

wird unabhangig davon auf einen Sollwert von 233 K geregelt. Die

mathematische Beschreibung des Regelalgorithmus im Taktschritt 1 ist in

Gleichung 6-6 und Gleichung 6-7 dargestellt.

Foreg = p0FD + Kc,ro*RD(TR) + f^/RD(TR)dt + Kc,fd*tifd*^£Ik) (6.6)
UI,FD ul

npump = Po,np + Kc *RD(FD) +
K,

''I.np
*jRD(TD)dt (6-7)

FDreg bezeichnet dabei den Sollwert fiir die Dosiergeschwindigkeit,

welcher an den zweiten Regelkreis gegeben wird. RD(TR) ist die Regel¬

differenz TRset-TR des Primarkreises. npump bezeichnet die

Pumpendrehzahl, wobei RD(FD) die Regeldifferenz FDreg-FD bezeichnet.

Im Anhang A3 sind die Reglereinstellungen angegeben.
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TMSet

Abb 6-2 Taktschritt 1 Regelung der Reaktorinnentemperatur TR aufden Sollwert

TffSet uber eine Kaskade (Primarkreis als PID, Sekundarkreis alsPIge-

schaltet) mit der DosiergeschwindigkeitFD als Stellgrosse Regelung der

Manteltemperatur TM uber einen PIRegler aufden Sollwert Tuset mit dem

Methanolfluss durch den Warmetauscher als Stellgrosse.

Im Taktschritt 2 (Schema in Abb. 6-3) werden die restlichen 5 % der tota-

len Ketonmenge mit einer konstanten Dosiergeschwindigkeit zugegeben.

Diese betragt rund 50% der Dosiergeschwindigkeit im Taktschritt 1. Die

Feed>r^-n
FD

NH3

?w
TRSet- PID

Abb 6-3 Taktschritt 2 Regelung der Reaktorinnentemperatur TM aufden Sollwert

TRset uber eine Kaskade (Primarkreis als PID, Sekundarkreis alsPIge-

schaltet) mit demAnteil des Methanolflusses, welcher durch den Warme¬

tauscherfliesst, als Stellgrosse
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Reaktortemperatur wird mittels einer Kaskade auf die konstante Soll-

temperatur TRMset geregelt. Die Stellgrosse des Sekundarkreises ist der

Methanolfluss durch den Kiihler.

In Gleichung 6-6 und Gleichung 6-7 ist die mathematische Beschreibung

des Regelalgorithmus im Taktschritt 2 dargestellt.

TMreg=p0,TM + KC,TM*RD(TR) + ^/RD(TR)dt + KcTM*xD,TM*^P^(6-8)
lI,TM UL

LB = Po,lb + KcLB*RD(TM) + ^/RDfTJdt (6-9)

TMreg bezeichnet dabei den Sollwert fiir die Manteltemperatur, welcher an

den zweiten Regelkreis gegeben wird. RD(TR) ist die Regeldifferenz

TRset-TR des Primarkreises. LB bezeichnet die Ventilstellung der Bypass-

Leitung, wobei RD(TM) die Regeldifferenz TMreg-TM bezeichnet. In der

Simulation werden die Messwerte in Prozent des Messbereiches der im

Betrieb installierten Messfuhler umgerechnet und so weiterverarbeitet.

6.3.2 Validierung des Modells

Die Reaktionsenthalpie der Hauptreaktion AHrl wurde iiber die Bildungs-

enthalpien abgeschatzt. Fiir die Harzbildung wurde angenommen, dass die

Reaktionsenthalpie AHr2 derjenigen der Dimerisierung des Ketons

entspricht. Diese wurde mittels Aspen (Aspen, 1995) auf einen Wert von

-99 kJ*mol'1 abgeschatzt. Mit diesen Werten wurde das Gesamtsystem

simuliert. Der Vergleich der Resultate mit den in der Betriebsapparatur

gemessenen ist in Abb. 6-4 dargestellt.

Dabei zeigt sich, dass das Schwingen der Dosierrate und der Reaktor¬

innentemperatur in der ersten Halfte der Dosierung vom Simulationsmodell

sehr gut wiedergegeben wird. Gegen Ende der Dosierung nimmt in der

Simulation die Dosiergeschwindigkeit zu. Dies ergibt sich daraus, dass

gemass Reglereinstellung sowohl die Reaktionstemperatur als auch die

Manteltemperatur konstant sein miissen. Dies fiihrt zu einer konstanten

Warmeabfuhr und konstanter Reaktionsgeschwindigkeit. Diese lasst sich

durch eine Konzentrationserhohung des dosierten Eduktes erreichen.
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Abb 6-4 Simulation ohneAnpassung der Reaktionsenthalpien unddes Warme-

uberganges (AHr2=-99 kJ*mot', <p= 1485 W*m2*K]) Die Resultate

wurden aufden in Abb 5-10 dargestellten Fall normiert

(Reaktorinnentemperatur T AMesswert, —Simulation,

Dosiergeschwindigkeit F x Messwert, Simulation,

Rucklauftemperatur T o Messwert, Simulation

, Vorlauftemperatur T + Messwert, —Simulation)

Fiir die Abweichung der Modellantworten von den Betriebsmessungen sind

zwei Erklarungen moglich:

1. Gegen Ende der Reaktion nimmt der Warmedurchgang aufgrund der

sich aus der Oligomerbildung ergebenden Viskositatsanderungen in der

Reaktionsmasse oder aufgrund von Ablagerungen auf der Reaktorwand

ab.

2. Die Nebenreaktionen tragen significant zur Warmeleistung bei.

Ein unlosliches Nebenprodukt beeinflusst die Viskositat nach Gleichung

6-10 (Barnea und Mizrahi, 1973).

T|o

(C
exp

Eins

I i-4>
(6-10)
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ri ist dabei die Viskositat der Suspension, ri0 die Viskositat des Losungs-

mittels und <|) der Volumenanteil der nicht lQslichen Komponente. Ceim

betragt fiir spharische Feststoffe 2.66. Bei einem Wert fiir CEms=2.66 wird

nicht berucksichtigt, dass sich bei einer Harzbildung die Harzmolekule

gegenseitig beeinflussen und somit die Viskositat starker zunimmt als bei

einer Suspension. Fiir die Simulationen wurde deshalb ein hundert mal

grosserer Wert von Ceuis=266 angenommen.

Anhand von Simulationen konnte gezeigt werden, dass im Fall 1 die Man¬

teltemperatur abnehmen wiirde (Abb. 6-5). Der Grund dafiir ist, dass die

Mantelsolltemperatur unterhalb dem erreichten quasistationaren Wert liegt.

Deshalb kann eine Abnahme der Warmeabfuhr aufgrund eines kleineren
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Abb. 6-5 Simulationsresultate mit Berucksichtigung einer Viskositatssteigerung,

formal ausgedruckt durch ein CEim von 266 (AHr2 = -99 kj/mol,

<p= 1485 W/m2) Die Resultate wurden aufden in Abb. 5-10 dargestellten

Fall normiert

A Messwert, — Simulation,

x Messwert, Simulation,

o Messwert, Simulation

+ Messwert, — Simulation)

(Reaktorinnentemperatur T

Dosiergeschwindigkeit F

Rucklauftemperatur T

, Vorlauftemperatur T
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Abb 6-6 Simulationsresultate nachAnpassung des Warmedurchganges und der

Reaktionsenthalpie (AHr3=-400 kl/mol, tp= 1800 W/m2) Die Resultate

wurden aufden in Abb 5-10 dargestellten Fall normiert

(Reaktorinnentemperatur T a Messwert, —Simulation,

Dosiergeschwindigkeit F x Messwert, Simulation,

Rucklauftemperatur T o Messwert, Simulation

, Vorlauftemperatur T + Messwert, — Simulation)

Warmedurchgangkoeffizienten durch eine grQssere Temperaturdifferenz

ausgeglichen werden. Dieses Verhalten kann in der Messung jedoch nicht

beobachtet werden.

Deshalb wurde die Erklarungsvariante 2 weiterverfolgt und durch Variation

einer formalen Reaktionsenthalpie der Nebenreaktion ein optimaler Wert

von -400 kj/mol gefunden. Mit diesem Wert kann das Dosierprofil und die

Manteltemperatur vom Verlauf her gut beschrieben werden. Dieser hohe

Wert deutet darauf hin, dass es sich bei der Harzbildung um eine

Polymerisation handelt, denn fiir die Polymerisationsenthalpie eines

ahnlichen Vinylketons wird in der Literatur ein Wert von -74 kJ/mol

(Monomer) angegeben (Joshi und Zwolinski, 1967).
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Weitere signifikante Abweichungen ergeben sich bei der Vor- und Riick-

lauftemperatur des Kiihlmediums. Hier liegen die simulierten Werte zu tief,

was auf einen zu kleinen Warmedurchgangskoeffizienten in der Simulation

deutet. Durch Variation des apparateseitigen Warmedurchgangs¬

koeffizienten (p wurde fiir ein (p = 1800 W/m2 die beste Ubereinstimmung

gefunden (Abb. 6-6). Dieser Wert ist hoch, lasst sich aber durch die im

Mantel vorhandene hohe Turbulenz erklaren.

6.3.3 Analyse des Verhaltens mit den bestehenden Be-

triebseinstellungen

Durch Einstellung der Mantelsolltemperatur im ersten Taktschritt und der

Dosiergeschwindigkeit im zweiten Taktschritt kann ein dem optimierten

zweistufigen Verfahren entsprechender Verlauf erhalten werden. In

Abb. 6-7 ist der Verlauf der wichtigsten Zustandsvariablen ohne Anderun¬

gen an den Reglereinstellungen dargestellt.

Aufgrund des simulierten Verlaufes wird deutlich, dass im ersten Takt¬

schritt die Solltemperatur gut eingehalten wird, wobei weiterhin ein leichtes

Schwingen der Dosiergeschwindigkeit beobachtet werden kann. Im zwei¬

ten Taktschritt kann die Solltemperatur nicht eingehalten werden. Es

kommt zu signifikanten Temperaturabweichungen vom Sollwert. Dies ist

eine Folge der vom Regler angesteuerten Ventiloffnung der Bypassleitung.

Diese bewegt sich zwischen den Extrema geschlossen und ganz offen.

Dieses Nichteinhalten der Solltemperatur kann im Prozess zu uner-

wunschten Auswirkungen fiihren:

• Ausgasen von gelostem Acetylen fiihrt zu einer Verschiebung des

Lithiumacetylid Gleichgewichtes

• Beeinflussung der Selektivitat aufgrund verschiedener Aktivierungsener-

gien der erwunschten Reaktion und der unerwiinschten Harzbildung

• Beeinflussung der Reaktionsgeschwindigkeiten und somit der Warme¬

leistung
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Abb. 6-7. Simuliertes Verhalten der Steuerg-ossen Ventilstellung des Bypasses

Kuhlkreislaufund Ventilstellung Dosierung und derenAuswirkungen auf

die Reaktor- bzw Manteltemperatur und aufdie Dosiergeschwindigkeit

mit den urspriinglichen Reglereinstellungen. Die Resultate wurden aufden

in Abb. 5-10 dargestellten Fall normiert.

( Innentemperatur, — Sollwert Innentemperatur,
—

'

—Manteltemperatur, —•—SollwertManteltemperatur,

- - - Dosiergeschwindigkeit, — • — Ventilstellung)

Da keine Temperaturabhangigkeit der Reaktionsgeschwindigkeiten ermittelt

wurde, sind diese Szenarien im erstellten Simulationsmodell nicht beruck¬

sichtigt. Aufgrund der obigen moglichen Auswirkungen muss dieses

Schwingen vermieden werden. Da keine Anderungen an der Anlage durch¬

gefuhrt werden sollen, miissen im Hinblick auf die Betriebseinfuhrung des

optimalen zweistufigen Dosierprofils die Einstellungen der vorhandenen

Regler optimiert werden.



Bem^bseinfuhrung 110

6.3.4 Optimierung der Reglereinstellungen

Fiir die Auslegung einer Kaskadenregelung wird empfohlen, dass der Fiih-

rungsregler als PI und der Folgeregler als P aufgeschaltet wird (Eker und

Johnson, 1996). Fiir die Einstellung sollen zuerst die Werte des Sekundar¬

kreises mit entkoppeltem Primarkreis ermittelt werden, dann anschliessend

die Einstellungen fiir den Primarkreis mit aufgeschaltetem Sekundarkreis.

Im folgenden soil kurz die Ermittlung der Reglereinstellung nach Ziegler-

Nichols dargestellt werden (Steiner, 1990).

Bei der Einstellung nach Ziegler-Nichols wird der einzustellende Reglerkreis

als reiner P-Regler geschaltet. Dann wird der Proportionalitatsanteil Kc

solange erhoht, bis eine Dauerschwingung entsteht. Dieses Kc wird als

K^knt bezeichnet und die erhaltene Periodendauer der Schwingung als tknt.

Anhand dieser zwei Grossen sind nach Ziegler-Nichols die in Tab. 6-1

aufgelisteten Werte optimal.

Nach diesem Vorgehen wurde durch Simulation fur den Sekundarkreis ein

Kc,knt von 21 gefunden. Fiir die Schaltung als P-Regler ergibt sich damit

ein Proportionalanteil von 10.5. Fiir die Kaskade wurde mit einem P-Anted

des Sekundarkreis von 10.5 eine konstante Schwingung mit Periodenlange

von 200 Sekunden bei einem KCjkrit des Primarkreises von 55 erhalten.

Daraus folgt eine ideale Einstellung des PI-Reglers mit einem Propor¬

tionalanteil von 24.75 und einer Nachstellzeit von 170 Sekunden. In

Abb. 6-8 ist das simulierte Verhalten mit diesen optimierten Einstellungen

dargestellt.

Tab. 6-1. Reglereinstellung nach Ziegler-Nichols

Regler Kc ti Xd

P 0.5* Kc,knt

PI 0.45* Kc,knt 0.85*tknt

PID 0.6* Kckn, 0.5*tkr„ 0.12*tknt
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Abb 6-8 Simuhertes Verhalten der Steuergrossen Ventilstellung des Bypasses

Kuhlkretslaufund Ventilstellung Dosierung und derenAuswirkungen auf

die Reaktor- bzw Manteltemperatur und aufdie Dosiergeschwindigkeit

mit den optimierten Einstellungen der Reglereinstellungen Die Resultate

wurden aufden in Abb 5-10 dargestellten Fall normiert

( Innentemperatur, — Sollwert Innentemperatur,
~'

"

—Manteltemperatur, Sollwert Manteltemperatur,
- - - Dosiergeschwindigkeit, — — Ventilstellung)

Im Vergleich mit Abb. 6-7 zeigt Abb. 6-8, dass durch optimale Wahl der

Reglereinstellungen das Einhalten der Solltemperatur moglich ist. Es ist also

nicht notwendig, kompliziertere Regelungen im Betrieb einzufiihren, um

diesen Prozess zu fiihren.

6.3.5 Uberpriifung der Apparate und Reglerauslegung

In diesem Teil soil mit Hilfe des erstellten Simulationsmodelles, welches

nun Chemie, Verfahren, Apparatur und Regelkreise mit den optimierten

Einstellungen umfasst, diese Konfiguration uberpriift werden. Dazu wird

das Verhalten des Systems auf sprunghafte Anderungen des Kuhlmethanol-
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Abb 6-9 Simuliertes Systemverhalten bei einer sprunghaften Reduktion des

Kuhlmedmmflusses um 85 % Die Resultate wurden aufden in Abb 5-10

dargestellten Fall normiert

( Innentemperatur, —Sollwert Innentemperatur,

—
"

—Manteltemperatur, —• —Sollwert Manteltemperatur,

- - - Dosiergeschwindigkeit, — • — Ventilstellung)

flusses (z.B. Leitungsunterbruch), des Warmedurchganges Reaktor (z.B.

Verkrustung) und des Warmedurchganges Warmetauscher simuliert.

Zur Uberprufung der Stabilitat des Systems wurde der maximale Kiihlme-

diumfluss nach 65% der Dosierzeit um 85 % reduziert. Die resultierenden

Temperatur- und Flussverlaufe sind in Abb. 6-9 dargestellt.

Dabei zeigt sich, dass das System diese Anderung zum betrachteten Zeit¬

punkt durch Anpassung der Ventilstellung des Bypasses korrigieren kann,

wobei es zu keinen grosseren Abweichungen der Reaktortemperatur

kommt.

Auch bei einer sprunghaften Reduktion des Warmedurchganges im

Reaktor nach 65% der Dosierzeit um rund 40 % konnten in der Simulation

keine Auswirkungen auf die Reaktortemperatur festgestellt werden. Die
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Abb. 6-10: Simuliertes Systemverhalten bei einer spunghaften Reduktion des Warme¬

durchganges im Warmetauscher um 80 %. Die Resultate wurden aufden

in Abb. 5-10 dargestellten Fall normiert.

( Innentemperatur, — Sollwert Innentemperatur,

—
"

—Manteltemperatur, Sollwert Manteltemperatur,

- - - Dosiergeschwindigkeit, — — Ventilstellung)

Temperatur des Kiihlmediums kann in der vorliegenden Konfiguration

problemlos auf einen tiefen Wert gesetzt werden, so dass die Reduktion

des Warmedurchganges kompensiert werden kann.

Ein weiterer moglicher Fall ist die Reduktion des Warmedurchganges im

Warmetauscher. In Abb. 6-10 ist die simulierte Systemantwort auf eine

sprunghafte Reduktion des Warmedurchganges nach 65% der Dosierzeit

um 80 % dargestellt.

Hier kann die Reaktortemperatur konstant gehalten werden, indem die

Ventilstellung des Bypassventils reduziert wird. Dadurch wird mehr Kiihl-

medium durch den Warmetauscher geleitet.
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6.4 Diskussion

Im Gegensatz zur Modellerstellung der Chemie kann die Apparatur relativ

einfach mathematisch beschrieben werden. Die Dynamik des Gesamt¬

systems ist stark von der sich aus der Apparatetragheit ergebenden zeit¬

lichen Verzogerung abhangig. Diese lasst sich aber relativ gut abschatzen.

Fiir eine bereits bestehende Anlage kann die Dynamik des Gesamtsystems

mit anderen Medien als der Reaktionsmasse ermittelt werden. Fiir eine

neue Anlage muss dies zur Erweiterung der Simulationsmodelle spatestens

in der Testphase der installierten Apparatur geschehen. Durch Vergleich

der Simulationsresultate mit dem tats&chlichen Verhalten konnen so mogli¬

che Probleme fruhzeitig erkannt werden.

Grundsatzhch ist das dynamische Verhalten abschatzbar. Dadurch lassen

Verfahrensmodell ubemehmen

• Reaktionen Kinetik

• Kontaktschema Sollprofile

I
Modellerweiterung um Apparatur

• Warmeaustausch

• Stoffaustausch

• Regelung

Analyse des Systemmodells
• Modellvenfikation

Erzeugung von Alternativen

• Regelungsstrategie
• Anpassung der Sollwerte

• Optimierung der Einstellungen

Technische Machbarkeit

• Systemanderungen
• Kostenabschatzung

Abb 6-11 Grundsatzlicher Ablaufbei der Simulation der Betriebseinfuhrung
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sich Regelungsstrategien testen. Ebenfalls kann eine Grossenordnung fur

die optimalen Einstellungen ermittelt werden. Mogliche Probleme wie

Uberschwingen sind erkennbar. Die Simulation des Gesamtsystems kann

deshalb auch fiir die Ausbildung des Betriebspersonals eingesetzt werden.

In Abb. 6-11 ist der grundsatzliche Ablauf fur die Simulation des Gesamt¬

systems vereinfacht dargestellt. Ideal ist es, wenn durch konsequente

Modellerstellung eine Bibliothek fur die vorhandenen Apparaturen aufge-

baut wird. Dadurch kann relativ rasch die Eignung einer bereits vorhan¬

denen Apparatur fiir ein bestimmtes Verfahren iiberpriift werden.
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7. Schlussfolgerungen und Ausblick

In dieser Arbeit wurde versucht, einen Beitrag fiir die integrierte Verfah¬

rensentwicklung mit Schwerpunkt thermische Prozesssicherheit zu leisten.

Bei der Charakterisierung der Entwicklungsstufen (Kapitel 2) wurde fest-

gestellt, dass die Entwicklungsarbeit die Losung sehr vielschichtiger

Problemstellungen beinhaltet, zu deren Ausarbeitung Fertigkeiten aus

verschiedenen Wissensgebieten notwendig sind. Die in dieser Arbeit vorge-

stellten Methoden konnen deshalb nur Teilbereiche abdecken. Es konnte

aber gezeigt werden, dass mit dynamischer Modellierung eine Datenbasis

zur Verfugung gestellt werden kann, welche eine Beurteilung des simulier¬

ten Systems nach den Kriterien Sicherheit und Okonomie ermoglicht.

In den drei Entwicklungsstufen Verfahrensforschung, Verfahrens¬

entwicklung und Anlageprojektierung wird die thermische Prozess¬

sicherheit wesentlich beeinflusst. Obwohl die von den verwendeten

StofFen ausgehende Tragweite bereits zu einem friihen Zeitpunkt in der

Entwicklung festgelegt wird, kann durch eine geeignete Verfahrens- und

Apparatewahl das thermische Risiko reduziert werden.

Anhand der Charakterisierung der Entwicklungsstufen ergeben sich die in

Phase Festgelegt wird Beurteilung der Prozesssicherheit aufgrund

Verfahrens -forschung
- Syntheseweg
- Synthesestufen
- Chemie der Stufen

phys -chem Reinstoffdaten

s Thermisches Verhalten der

Reaktionsmasse aufgrund von

Screeningmethoden

Verfahrens¬ entwicklung Optimierung
- Stufenbedingungen
- Mengenverhaltnisse
- Zeitliche Verhaltnisse

- Apparative Anforderunger

Reaktionsdaten

•i- Storfallszenanen, welche auf

detaillierten Modellen beruhen

Anlage¬ projektierung Dimensionierung
- Verfahrensschema
- Prozessfliessbild (R&I)
- Apparatespezifikationen
- MSRT-Konzept

Reaktor-/ Apparatedaten
* Modell des Verhaltens Gesamt-

system inklusive dynamischem Anfall

von Warme- und StoffstrSmen

Abb 7-1 Beurteilung der Prozesssicherheit aufden Entwicklungsstufen
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Abb. 7-1 dargestellten Moglichkeiten zur Beurteilung der thermischen

Prozesssicherheit, welche in dieser Arbeit teilweise mit dynamischer Mo¬

dellierung bearbeitet wurden.

Wesentlich ist, dass auf alien Entwicklungsstufen das Verhalten des End-

prozesses und die Beeinflussung dieses Verhaltens durch die auf den ent¬

sprechenden Entwicklungsstufen getroffenen Entscheide vorausschauend

abgeschatzt werden konnen. Die unter Zeitdruck stattfindende Entwick¬

lungsarbeit verlangt in alien Entwicklungsphasen Methoden, mit welchen

Abschatzungen rasch durchfuhrbar sein sollten. Daher ist es wichtig, dass

gezielt Daten ermittelt werden, die zur Beurteilung und zur Modellerstellung

auf den einzelnen Stufen notwendig sind.

7.1 Folgerungen fiir die Verfahrensforschung

Die Schatzmethode ist geeignet zur raschen Beurteilung des von Reakti¬

onsmassen ausgehenden thermischen Risikos. Dies ermoglicht zusammen

mit den physikalisch-chemischen Reinstoffdaten das Erkennen moglicher,

von den vorhandenen Reaktionsmassen ausgehender Gefahren. Deshalb ist

die Schatzmethode in der Verfahrensforschung geeignet fiir:

• Beurteilen von Alternativen

• Erkennen von Hauptgefahren

Bei der Festlegung des Syntheseweges und der Definition der Synthesestu¬

fen ist die rasche Beurteilung von Alternativen notwendig. Da hier zu einem

wesentlichen Teil die von den Reaktionsmassen ausgehenden thermischen

Gefahren bestimmt werden, muss als Sicherheitskriterium die Zer-

setzungsenergie (ATad) und ein akzeptabler Temperaturbereich (aufgrund

TMR^) abgeschatzt werden. Dazu eignet sich die vorgeschlagene

Screening-Methode.

Erkannte Gefahren fuhren dazu, dass wahrend der ganzen folgenden Ent¬

wicklungsarbeit Entscheide vor dem Hintergrund einer Beeinflussung

dieser Gefahren getroffen werden konnen. Dadurch wird die thermische

Sicherheit weniger ein Kriterium, welches am Ende noch erfiillt werden
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muss, sondem vielmehr ein Instrument, welches der Entwicklung einen

Weg weist, der direkter zu einem optimalen Prozess fuhrt.

Die Anwendung der Screening-Methode ist einfach und benotigt keine

weiteren Hilfsmittel. Deshalb ist sie gut geeignet fur eine Anwendung

ausserhalb einer auf Sicherheit spezialisierten Abteilung. Wichtig ist aber,

dass eine endgultige Beurteilung oder eine weitergehende Beurteilung unter

Beratung von Spezialisten stattfindet. Vor diesem Hintergrund ist auch die

in Abb. 4-15 dargestellte Eingliederung der Schatzmethode in eine

Beurteilungsmethodik zu sehen.

7.2 Folgerungen fiir die Verfahrensentwicklung

Auf validierten Prozessmodellen beruhende dynamische Simulation erlaubt

speziell bei Semibatchverfahren die Berechnung der Stoff- und

Warmefliisse sowie der Systemzustande als Funktion der Zeit. Aufgrund

der Fliisse lassen sich okologische und okonomische Kenngrossen

abschatzen und aufgrund der Systemzustande kann das Verhalten im

StQrfall abgeschatzt werden. Diese Abschatzungen erlauben eine Losung

der folgenden Aufgaben:

• Beurteilung der Verfahren nach den Kriterien Okonomie und Sicherheit

• Optimierung mit den Zielgrossen Okonomie und Sicherheit

Fiir die Beurteilung der Prozesssicherheit miissen die aus moglichen Stor-

fallszenarien resultierenden Verlaufe abgeschatzt werden. Von Bedeutung

ist dabei insbesondere die Dynamik des WSrmeanfalls. Falls es nicht ge-

lingt, das Potential durch Optimierung zu entscharfen, konnen aufgrund

des abgeschatzten Verhaltens zumindest geeignete Schutzmassnahmen

erarbeitet werden.

Bei Semibatch-Prozessen kann sich die Dosierprofiloptimierung unter

Einhaltung von Randbedingungen von einem wirtschaftlichen Standpunkt

aus lohnen. Dies wurde am Beispiel einer Monoanlage gezeigt. Eine routi-

nemassige Betriebseinfuhrung optimaler Dosierprofile in Mehrzweck-

anlagen verlangt aber iiber die traditionelle Regelungstechnik hinausgehende

Steuerungsmethoden. Weniger aufwendig ist die Vereinfachung des



Schlussfolgerungen 120

optimalen, zeitvarianten Dosierprofils fiir eine praktikable Umsetzung im

Betrieb. Die Leistung (Okonomie, Okologie, Sicherheit) dieses verein-

fachten Dosierprofils muss schliesslich mit dem als Vergleichsmass

dienenden Optimum verglichen werden.

Wie am Beispiel der Sulfonierung in Kapitel 5 gezeigt, kann in einfachen

Fallen durch Regelung einer Sicherheitskenngrosse (TMRad) ein optimales

Dosierprofil gefunden werden. In komplizierteren Fallen ist die dynamische

Programmierung ein geeigneter Optimierungsalgorithmus. Ein grundsatzli-

cher Vorteil dieser Methode besteht darin, dass mehrere Randbedingungen

parallel in die Zielfunktion eingebaut werden konnen.

Obwohl die Apparateauslegung erst in der folgenden Entwicklungsstufe

durchgefuhrt wird, werden hier die wesentlichen Anforderungen an die

Apparatur definiert. Vorausschauend auf mogliche Apparaturen diirfen die

aus dem Verfahren resultierenden Stoff- und Warmeflusse gewisse Werte

nicht iiberschreiten. Es ist deshalb notwendig, auf dieser Entwicklungs¬

stufe intensiven Kontakt mit dem Betrieb und/oder der Engineeringabteilung

zu haben.

Diese Abschatzungen sind nur moglich, wenn ein auf einer Formalkinetik

beruhendes Prozessmodell vorhanden ist. Dazu ist die parallele Durchfuh¬

rung von Simulationen und Experimenten notwendig. Die experimentelle

Validierung ermoglicht die Erweiterung und Uberarbeitung der Modellvor-

stellungen.

In der vorliegenden Arbeit wurden nur Methoden angewendet, bei welchen

die Chemie nicht verSndert wird. Falls aber das optimierte Verfahren den

Anforderungen nicht geniigt, muss durch Anderungen der Hilfsstoffe, der

Prozesschemie oder sogar des Syntheseweges versucht werden, ein den

Anforderungen geniigendes Verfahren zu finden.



121 Schlussfolgerungen

7.3 Folgerungen fur die Anlageprojektierung

Die Modellierung des sich aus der Chemie, dem Verfahren und der Appa¬

ratur inklusive Regelkreise zusammensetzenden Gesamtsystems erlaubt die

• Beurteilung des dynamischen Verhaltens des Gesamtsystems

• Erstellung des Regelungskonzeptes

Bei der Beurteilung soil neben dem Verhalten bei den Solleinstellungen auch

das Verhalten bei Storungen oder Abweichungen miteinbezogen werden.

Diese Sensitivitatsanalysen ermoglichen das Auffinden kritischer Anlage-

parameter. Fiir diese Beurteilung ist die dynamische Simulation ein gutes

Instrument, da experimentell nicht zugangliche Zustande simuliert werden

konnen.

Grundsatzlich lasst sich auf der Basis der Modellierung des Gesamt¬

systems zumindest das Regelungskonzept erstellen. Eine Optimierung der

Reglereinstellungen liefert trotz Berucksichtigung samtlicher Apparate-

bestandteile wie etwa Ventile nur Richtwerte. Die Feineinstellung muss in

der Anlage selbst durchgefuhrt werden.

Diese Tatigkeiten setzen eine Erweiterung des Verfahrensmodelles um die

apparativen Gegebenheiten voraus. Diese apparative Seite lasst sich relativ

einfach modellieren. Im Fall einer Neuprojektierung miissen die anfSnglich

abgeschatzten Modellparameter parallel zur Installation der Apparate durch

Anpassung an gemessene Verlaufe validiert werden. Im Fall der Be¬

triebseinfuhrung in eine bereits bestehende Anlage ist es von Vorteil, wenn

eine Modellbibliothek zu den einzelnen Apparaten vorhanden ist.

7.4 Folgerungen fiir die dynamische
Prozesssimulation

In dieser Arbeit wurde die dynamische Prozesssimulation eingesetzt zur

• Abschatzung des Verhaltens mittels hypometischer Modelle

• Abbildung realer Systeme
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Mittels hypothetischer Modelle und durch Variation der Modellparameter

wurde versucht, die Menge moglicher Antworten zu beschreiben. Diese

Menge sollte dabei die in der Realitat messbaren Antworten umfassen. Im

Kapitel 4 wurde diese Methodik zur Uberprufung der Screening-Methode

eingesetzt. Dabei zeigte sich, dass die dynamische Simulation ein zeit- und

kostensparendes Instrument ist. Die zusatzliche Verwendung experimen-

teller Werte kann aber das Vertrauen in die Resultate erhohen und wird

deshalb empfohlen.

Die zweite Anwendung lag darin, durch Modellierung ein Abbild des Ver¬

haltens eines speziellen realen Systems zu ermoglichen. Dies bedingt die

Anpassung der Modellparameter an Verlaufe, welche entweder in diesem

System oder einem Teilsystem davon gemessen wurden. Diese

Anwendung verlangt eine Kombination von Experiment und Simulation.

Die dynamische Simulation ist dabei ein Hilfsmittel, welches durch die

Verwendung heute erhaltlicher kommerzieller Software relativ einfach und

rasch einsetzbar ist.

7.5 Ausblick

In dieser Arbeit wurde mit der Screening-Methode zur Beurteilung der

thermischen Prozesssicherheit eine Methode vorgestellt, welche durch ihre

Einfachheit sehr gut auf friihen Entwicklungsstufen einsetzbar ist. Zur

gleichzeitigen Beurteilung von Sicherheit, Okologie und Okonomie braucht

es aber zusatzliche, rasch anwendbare und mit wenig Daten auskommende

Methoden fur die Beurteilung der Okologie.

Neben der Beurteilung ist das Erarbeiten von Alternativen ein wichtiger

Schritt. Hier besteht Bedarf an systematischen Methoden, welche ahnlich

wie eine HAZOP bei der Risikoanalyse die Kreativitat unterstutzen.

Fur die in der Verfahrensentwicklung stattfindende Optimierung sind Ziel-

funktionen notwendig, welche an die Aufgabenstellung angepasst sind. In

dieser Arbeit wurde nur die Okonomie mit Randbedingungen aus dem

Sicherheitsbereich betrachtet. Zuverlassige Zielfunktionen, welche die

okologische Leistung beurteilen, sollten getestet werden.
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Die fur die Berechnung der Systemzustande und der Stoff- und Ener-

giefliisse notwendige Modellerstellung der Chemie ist mit den vorhandenen

Methoden nur mit einem hohen zeitlichen Aufwand machbar. Ideal ware

es, wenn Mess- und Auswertemethoden entwickelt werden, welche bereits

in der Verfahrensforschung zu einer Formalkinetik des betrachteten Reak-

tionssystems fiihren.

Eine weitere wichtige Aufgabe zur Erhohung der Prozesssicherheit ist eine

fundierte Ausbildung des Betriebspersonals. Dazu konnte die dynamische

Prozesssimulation eingesetzt werden, indem bereits vor der Betriebs¬

einfuhrung anhand von Simulatoren das korrekte Verhalten geschult

werden kann.



Leer - Vide - Empty



8. Symbole, Abkurzungen und Indizes

8.1 Abkurzungen

ARC Accelerating rate calorimetry

DSC Differential Scanning Calorimetry

E Edukt

FTIR Fourier Transform Infrarot

G Giitekriterium

HAZOP Hazard and Operability Study

I Optimaler Verlauf der Prozessparameter

J Zielfunktion

K Verunreinigung im Produkt

Kc Verstarkung des Reglers

m Prozessstellgrosse

NP Nebenprodukt

0 Optimales Dosierprofil

P Produkt, Produktmenge

P-Regler Proportional-Regler

PI-Regler Proportional-Integral-Regler

PID-Reglei Proportional-Integral-Differential-Regler

pO Arbeitspunkt des Reglers

u Steuervektor

w Fiihrungsgrosse, Sollwert

X gemessene Regelgrosse

X Zustandsvektor

Y Zustandsvektor

Z Okonomische Zielgrosse

ZP Zersetzungsprodukt
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8.2 Symbole

8.2.1 Lateinische Symbole

q Warmeleistung [W], [W*kg-']
AH Reaktionsenthalpie [J*mof1]
AtSR Zeitdauer zur Erreichung von MTSR [s]

AtZR Zeitdauer zur Erhohung um ATad,zR [s]

ATad adiabate Temperaturerhohung [K]

Atmm minimaler Unterschied zu TonSet [K]

a Anzahl begrenzter Zustandsvariablen bei der Optimierung
A Austauschflache [m2]
c Konzentration [mol*m-3]
C Umsatz [%]

cp Warmekapazitat ^kg^K"1]
cte Rtihrerkennzahl [-]

d Wandstarke [m]

dm Entfernung zwischen Zustandspunkten [-]

dR Durchmesser des Reaktors [m]

ds Durchmesser des Riihrers [m]

Ea Arrhenius Aktivierungsenergie [J*mol'']

^a,e mit dynamischem DSC abgeschatztes Ea [Pmol"1]

i^m in der Screening-Methode verwendetes Ea [J*mor']
f Massenanteil [%]

F Fluss, Dosiergeschwindigkeit [kg*s-M,
KV1],

[molV1]
g Fallbeschleunigung [m*s"2]
K Arrhenius Praexponentieller Faktor [SI]
L Ventilstellung [%]

m Masse [kg]
MTSR maximales T, welches beim Durchgehen der

gewiinschten Synthesereaktion erreichbar ist
[K]

N Anzahl mol [-]

n Drehzahl [s-1]
PC Produktkosten pro Menge [Fr*kg-']
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PP Produktpreis pro Menge [F^kg1]
Q spezifische Reaktionswarme [Pkg1]
R universelle Gaskonstante (8.314) [J-Tnor^K-1]
RD Regeldifferenz [-]

r, Reaktionsgeschwindigkeit [mol'm^V1]
Rth thermischer Widerstand [K*W]]
Sa Sicherheitsverhaltnis: TMRad(dyn)/TMRad(adi) [-]

s, Sicherheitsverhaltnis:TMRad(dyn)/TMRad(iso) [-]

T Temperatur [K]

t Zeit [s]

To Temperatur, bei der TMRad berechnet wird [K]

To,24 Starttemperatur bei TMRad=24 h [K]

TMRad Time to Maximum Rate, adiabatic conditions [s]

TMRad(adi) TMRad aus adiabaten Messungen [s]

TMRad(dyn)TMRad aus dynamischer Abschatzung [s]

TMRad(iso) TMRad aus isoperiboler Messung [s]

U Warmedurchgangskoeffizient [W*m-2*K_1]
V Volumen [m3]
WRuhrer Leistung des Riihrers [W]

X-Acc Akkumulationsgrad [%]

-*-loss Anteil zu Nebenprodukt umgesetztes Edukt [%]

8.2.2 Griechische Symbole

0Ca ausserer Wa'rmeiibergangskoeffizient [W*m"2*K"1]

a, innerer Warmeiibergangskoeffizient [W*m'2*K_1]

-©- Volumenanteil [%]

Y stoffabhangigerTerm des Warmeubergangs [W*m-2*K_1]
n dynamische Viskositat [kg^'V1]

i/<p apparateseitiger Warmeleitwiderstand [W"'*m2*K]
X Warmeleitfahigkeit [W^K-1]
e Gewichtung der Abweichung [-]

p Dichte [kg*m"3]
ti Nachstellzeit des Reglers [s]

apparateabhangiger Term des Warmeubergangs [-]
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8.3 Indizes

0 Startbedingung, Ausgangspunkt

aus bezieht sich aufAustrag

B bezieht sich auf Bypassleitung

D bezieht sich auf Dosierung

ein bezieht sich auf Eintrag

i bezieht sich aufNummer

k bezieht sich aufNummer

krit kritisch

KW Kuhlwasser

lim Limitierung, Limite

M Mantel

max maximum

min minimum

Ofen bezieht sich auf DSC-Ofen

onset bezieht sich auf Onset-Punkt in der temperaturpro¬
grammierten DSC-Kurve

p bezieht sich aufNummer

peakmax bezieht sich aufmaximale Warmeleistung in der temperatur¬
programmierten DSC-Kurve

Prb Probe in der DSC-Apparatur

R bezieht sich auf Reaktion

Ref Referenz in der DSC-Apparatur

RM Reaktionsmasse

S bezieht sich aufProbe

SR Standardreaktion

Tgl Tiegel der DSC-Apparatur

ZR Zersetzungsreaktion



9. Literaturverzeichnis

ANSI/ASTM. (1979) Standard test method for Arrhenius kinetic

constants. E 698-79.

Astrom, K. J. (1983) Theory and Applications of Adaptive Control - a

Survey. Automatica, 19: 471-486.

Aspen. (1995) Reference Manual. Aspen Technology Inc. Cambridge,

Massachusetts.

Barnea, E., Mizrahi, J. (1973) A Generalized Approach to the Fluid

Dynamics of Particulate Systems. Chem. Eng. J., 5:171-189.

Barton, J. A., Nolan, P. F. (1989) Incidents in the Chemical Industry Due

to Thermal-Runaway Chemical Reactions. Inst. Chem. Eng. Symp.

Ser., 115: 3-18.

Barton, J., Rogers, R. (1997) Chemical Reaction Hazards. IChemE,

Rugby UK.

Beck, G. (1997) Vortrag im Rahmen des Kolloquiums fiir Sicherheit und

Umweltschutz in der Chemie. ETH Zurich.

Berber, R. (1996) Control of Batch Reactors: A Review. Chem. Eng.

Res. Design, 74: 3-20.

Blass, E. (1985) Methodische Entwicklung verfahrenstechnischer

Prozesse. Chem. Ing. Tech., 57: 201-210.

Botsch, T. W., Stephan, K. (1995) Dynamische Simulation von

Warmeubertragern. Chem. Ing. Tech., 67: 449-457.

Bourne, J. R., Buerli, M., Regenass, W. (1981) Heat Transfer and Power

Measurements in Stirred Tanks Using Heat Flow Calorimetry. Chem.

Eng. Sci., 36: 347-354.

Brogle, R. (1995) Fallstudie eines thermischen Runaways. Wahlfacharbeit

am Laboratorium fiir Technische Chemie. ETH Zurich.

Biichs, J. (1991) Kopplung von Reaktions- und Kostenmodell: Der Weg
zur effizienten Prozessoptimierung. Chem. Ing. Tech., 63: 89-98.

Buschulte, T. K., Heimann, F. (1995) Verfahrensentwicklung durch

Kombination von Prozesssimulation und Miniplant-Technik. Chem.

Ing. Tech., 67: 718-724.



Literaturverzeichnis 130

Chang, J.-S., Hseih, W.-Y. (1995) Optimization and Control of Semibatch

Reactors. Ind. Eng. Chem. Res., 34: 545-556.

Chen, C.-Y., Wu, C.-W. (1996) Thermal Hazard Assessment and

Macrokinetics Analysis of Toluene Mononitration in a Batch Reactor.

J. Loss Prev. Process Ind., 9: 309-316.

Chervina, S., Bodman, G. T. (1997) Mechanism and Kinetics of

Decomposition From Isothermal DSC Data: Development and

Application. Proc. Saf. Prog., 16: 94-100.

Christmann, A., Entenmann, G., Habermann, M., Schwall, H. (1985)

Integrierte Verfahrensentwicklung - Sicherheit und Umweltschutz

bei der Entwicklung chemischer Produktionsverfahren. Chem. Ind.

Dusseldorf, 37: 533 - 537.

Ciba Geigy. (1994) Interner Bericht. Basel.

Cronin, J.L., Nolan, P.F., Barton, J.A. (1987) A Strategy for Thermal

Hazards Assessment in Batch Chemical Manufacturing. Inst. Chem.

Eng. Symp. Ser., 102: 113-132.

Dadebo, S. A., McAuley, K. B. (1993) Minimum Energy Control of

Time-Delay Systems via Iterative Dynamic Programming.

Proceedings of the American Control Conference, Vol. 2: 1261-

1265. San Francisco, CA.

Dadebo, S. A., McAuley, K. B. (1995) Dynamic Optimization of

Constrained Chemical Engineering Problems Using Dynamic

Programming. Comput. Chem. Eng., 19: 513-525.

Deerberg, G., Schluter, S., Steiff, A., Witt, W. (1996) Simulation of

Operational Failures in Two-Phase Semibatch Processes. Chem. Eng.

Sci., 51:3113-3118.

De Tremblay, M., Perrier, M., Chavarie, C, Archambault, J. (1992)

Optimization of Fed-Batch Culture of Hybridoma Cells Using

Dynamic Programming: Single and Multi Feed Cases. Bioprocess

Eng., 7: 229-234.

De Tremblay, M., Luus, R. (1989) Optimization of Non-Steady-State

Operation of Reactors. Can. J. Chem. Eng., 67: 494-502.



131 Literaturverzeichnis

Dien, J.-M., Fierz, H., Stoessel, F., Kille, G. (1994) The Thermal Risk of

Autocatalytic Decompositions: A Kinetic Study. Chimia, 48: 542-

550.

Douglas, J. M. (1988) Conceptual Design of Chemical Processes.

McGraw-Hill, New York.

Eker, I., Johnson, M. A. (1996) New Aspects of Cascade and Multi-Loop

Process Control. Chem. Eng. Res. Design, 74: 38 - 54.

Englund, S. M. (1995) Inherently Safer Plants: Practical Applications.

Proc. Saf. Prog., 14: 63-70.

ESCIS. (1989) Thermische Prozesssicherheit. Schweizerische Unfall-

versicherungsanstalt SUVA. Luzern.

ESCIS. (1997) Thermal Safety Tutorial. Schweizerische Unfall-

versicherungsanstalt SUVA. Luzern.

Fierz, H. (1996) Personliche Kommunikation sowie interne Berichte. Ciba

Geigy AG, Basel.

Frank-Kamenetskii, D.A. (1969) Diffusion and Heat Transfer in Chemical

Kinetics. 2 ed., Plenum Press, New York.

Friedrich, M., Perne, R. (1995) Design and Control of Batch Reactors -

an Industrial Viewpoint. Comput. Chem. Eng., 19 Suppl.: S357-

S368.

Garcia, V., Cabassud, M., Le Lann, M. V., Casamatta, G. (1995)

Optimization for Safety Operation of Batch and Semi-Batch

Reactors. In: Mewis, J.J., Pasman, H. J., de Rademaeker, E. E. Loss

Prevention and Safety Promotion in the Process Industries, Vol. II:

573-584. Elsevier, Amsterdam.

Gentner, S. (1997) Personliche Kommunikation. Roche AG, Sisseln.

Gibson, N., Rogers, R. L., Wright, T. K. (1987) Chemical Reaction

Hazards: An Integrated Approach. Inst. Chem. Eng. Symp. Ser.,

102: 61-83.

Giger, G. (1995) Personliche Kommunikation. Ciba Geigy AG, Basel.



Literaturverzeichnis 132

Grewer, T., Klusacek, H., Loffler, U., Rogers, R. L., Steinbach, J. (1989)

Determination and Assessment of the Characteristic Values for the

Evaluation of the Thermal Safety of Chemical Processes. J. Loss

Prev. Process Ind., 2: 215-223.

Grewer, T., Rogers, R. L. (1993) Exothermic Secondary Reactions.

Thermochim. Acta, 225: 289-301.

Grewer, T. (1994) Thermal Hazards of Chemical Reactions. Elsevier

Science, Amsterdam.

Guntern, C, Keller, A., Hungerbuhler, K. (1998) Economic Process

Optimization Using Dynamic Simulation Tools. Eingereicht bei Ind.

Eng. Chem. Res.

Gustin, J. L. (1995) Runaway Reaction Hazard Assessment Based on the

Recognition of Dangerous Process Situations or Process Deviations.

Choice of Prevention and Mitigation Measures. In: Mewis, J. J.,

Pasman, H. J., De Rademaeker, E. E. Loss Prevention and Safety

Promotion in the Process Industries, Vol. II: 79-91. Elsevier,

Amsterdam.

Gygax, R.W. (1988) Chemical Reaction Engineering for Safety. Chem.

Eng. Sci., 43: 1759-1771.

Gygax, R.W. (1989) Personliche Kommunikation. Ciba Geigy AG, Basel.

Gygax, R.W. (1990) Scale Up Principles for Assessing Thermal Runaway

Risks. Chem. Eng. Prog., February: 53-60.

Hartig, F., Keil, F. (1992) Optimierung einer Kaskade von

Fesbettreaktoren mit dem Verfahren der iterativen Dynamischen

Programmierung. Chem. Ing. Tech., 64: 300-301.

Hartig, F. (1994) Globale Optimierung chemischer Reaktoren mit

Iterativer Dynamischer Programmierung. Dissertation TU Hamburg-

Harburg.

Hassan, A., Kostka, S. (1993) Methodik des produktionsintegrierten

Umweltschutzes in der chemischen Industrie. Chem. Ing. Tech., 65:

391-400.

Hemminger, W.F., Cammenga, H.K. (1989) Methoden der Thermischen

Analyse. Springer, Berlin.



133 Literaturverzeichnis

Heinzle, E., Hungerbuhler, K. (1997) Integrated Process Development:

The Key to Future Production of Chemicals. Chimia, 51: 176-183.

Hendershot, D. C. (1997) Inherently Safer Chemical Process Design. J.

Loss Prev. Process Ind., 10: 151-157.

Hogrefe, W. (1995) Vortrag im Rahmen der Seminarreihe fiir Sicherheit

und Umweltschutz in der Chemie. ETH Zurich.

Hoppe, T. (1992) Use Reaction Calorimetry for Safer Process Design.

Chem. Eng. Prog., September: 70-74.

Hugo, P., Wagner, S., Gnewikow, T. (1993) Determination of Chemical

Kinetics by DSC Measurements. Thermochim. Acta, 225: 143-151.

Hungerbuhler, K. (1995) Produkt und prozessintegrierter Umweltschutz

in der Chemischen Industrie. Chimia, 49: 93-101.

Hungerbuhler, K. (1997) Grundkonzepte zum umweltorientierten

Produkt- und Prozesswerdegang: Manuskript zur Vorlesung

Umweltchemie III. ETH Zurich.

Ingham, J., Dunn, I. J., Heinzle, E., Prenosil, J. E. (1994) Chemical

Engineering Dynamics: Modelling with PC Simulation. VCH,

Weinheim.

Joshi, R. M., Zwolinski, B. J. (1967) Heats of Polymerization and their

Structural and Mechanistic Implications. In: Ham, G. E. Kinetics and

Mechanisms of Polymerization, Vol. 1: 445-509. Marcel Dekker,

New York.

Keller, A. (1995) Fallstudie Vilsmeier: Betrachtung einer kritischen

Reaktion. Fallstudie der Professur fiir Sicherheit und Umweltschutz

in der Chemie. ETH Zurich.

Keller, A., Heinzle, E., Hungerbuhler, K. (1996) Development and

Assessment of Inherently Safe Processes in the Fine Chemical

Industry. Proceedings of the International Conference and Workshop

on Process Safety Management and Inherently Safer Processes,

AIChE. Orlando USA.

Keller, A., Stark, D., Fierz, H., Heinzle, E., Hungerbuhler, K. (1997)

Estimation of the Time to Maximum Rate Using Dynamic DSC

Experiments. J. Loss Prev. Process Ind., 10: 31-41.



Literaturverzeichnis 134

Kletz, T. (1991) Plant Design for Safety: A User Friendly Approach.

Hemisphere Publishing Corporation, New York.

Kravaris, C, Chung, C.-B. (1987) Nonlinear State Feedback Synthesis by

Global Input/Output Linearization. AIChE J., 33: 592-603.

Kuriim, S. (1996) Waste Minimisation in Chemical Process Industries

with Economic Improvements via Simulation of Process Models.

Dissertation ETH Zurich.

Kiiriim, S., Heinzle, E., Hungerbuhler, K. (1997) Plant Optimisation by

Retrofitting Using a Hierarchical Method: Entrainer Selection,

Recycling and Heat Integration. J. Chem. Technol. Biotechnol., 70:

29-44.

Lambert, P.G., Amery, G. (1989) The Use of DSC as a Screening Tool in

Chemical Reaction Hazard Analysis. Inst. Chem. Eng. Symp. Ser.,

115:85-95.

Landau, R. N., Blackmond, D. G., Tung, H.-H. (1994) Calorimetric

Investigation of an Exothermic Reaction: Kinetic and Heat Flow

Modeling. Ind. Eng. Chem. Res., 33: 814-820.

Landau, R. N., McKenzie, P. F., Forman, A. L., Dauer, R. R., Futran,

M., Epstein, A. D. (1995) In-situ Fourier Transform Infrared and

Calorimetric Studies of the Preparation of a Pharmaceutical

Intermediate. Process Control and Quality, 7:133-142.

Lee, P. L., Sullivan, G. R. (1988) Generic Model Control (GMC).

Comput. Chem. Eng., 12: 573-580.

Leonhardt, J., Hugo, P. (1997) Comparison of Thermokinetic Data

Optained by Isothermal, Isoperibolic, Adiabatic and Temperature

Programmed Measurements. J. Therm. Anal., 49:1535-1551.

Lerena, P., Wehner, W., Weber, H., Stoessel, F. (1996) Assessment of

Hazards Linked to Accumulation in Semi-Batch Reactors.

Thermochim. Acta, 289: 127-142.

Levenspiel, O. (1972) Chemical Reaction Engineering, Second Edition.

John Wiley & Sons, New York.

Luus, R. (1993a) Optimization of Fed-Batch Fermentors by Iterative

Dynamic Programming. Biotechnol. Bioeng., 41: 599-602.



135 Literaturverzeichnis

Luus, R. (1993b) Application of Dynamic Programming to Differential-

Algebraic Process Systems. Comput. Chem. Eng., 17: 373-377.

Mak, C.-P., Miihle, H., Achini, R. (1997) Integrated Solutions to

Environmental Protection in Process R&D. Chimia, 51: 184-188.

Mansfield, D. (1996) Viewpoints on Implementing Inherent Safety. Chem.

Eng. (N.Y.), March: 78-86.

Marquardt, W. (1995) Modellbildung als Grundlage der

Prozesssimulation. In: Schuler, H. Prozesssimulation. VCH,

Weinheim.

MathWorks Inc. (1994) Matlab Reference Guide. Natick, MA.

McBrien, A., Madden, J., Pulford, C. I. (1993) Integrating Front-End

Design. Proceedings of the Institution of Mechanical Engineers: The

Design and Operation of Safe and Profitable Process Plants. IMechE.

MGA. (1996) ACSL Optimize User's Guide. Concorde MA.

Pastre, J., Keller, A., Worsdorfer, U., Hungerbuhler, K. (1998) In

Bearbeitung.

Prout, E.G., Tompkins, F.C. (1944) The Thermal Decomposition of

Potassium Permanganate. Trans. Faraday Soc, 40: 488-498.

Raue, R. (1990) Methine Dyes and Pigments. UUmann's Enzyclopedia of

Industrial Chemistry, 5th, Completely Revised Edition. VCH,

Weinheim.

Regenass, W. (1977) Thermoanalytische Methoden in der chemischen

Verfahrensentwicklung. Thermochim. Acta, 20: 65-79.

Regenass, W. (1995) Sichere Durchfuhrung von chemischen Reaktionen.

In: Kreysa, G., Langer, O.-U. Praxis der Sicherheitstechnik, Vol. 3,

Sichere Handhabung chemischer Reaktionen. Dechema, Frankfurt a.

M.

Regenass, W. (1997) The Development of Stirred Tank Heat Flow

Calorimetry as a Tool for Process Optimization and Process Safety.

Chimia, 51: 189-200.

Roche. (1995) Personliche Kommunikation S. Gentner, J. Jeisy. Roche

AG Sisseln.



Literaturverzeichnis 136

Schneider, G., Mikolcic, H. (1972) Einfiihrung in die Methode der

dynamischen Programmierung. R. Oldenbourg, Miinchen.

Schuler, H. (1992) Dynamik durchgehender Reaktionen in durchmischten

Systemen. Chem. Ing. Tech., 64: 700-707.

Serra, E., Nomen, R., Sempere, J. (1997) Maximum Temperature

Attainable by Runaway of Synthesis Reaction in Semi-Batch

Processes. J. Loss. Prev. Process Ind., 10: 211-215.

Sharratt, P. N. (1997) Handbook of Batch Process Design. Blackie

Academic & Professional, London.

Sheffield, R. E. (1992) Integrate Process and Control System Design.

Chem. Eng. Prog., October: 30-35.

Singh, J. (1997) Develop Safe Processes by Testing Reaction Hazards.

Chem. Health & Saf., November/December: 24-28.

Sniedovich, M. (1992) Dynamic Programming. Dekker, New York.

Soroush, M., Kravaris, C. (1993a) Optimal Design and Operation of

Batch Reactors. 1. Theoretical Framework. Ind. Eng. Chem. Res.,

32: 866-881.

Soroush, M., Kravaris, C. (1993b) Optimal Design and Operation of

Batch Reactors. 2. A Case Study. Ind. Eng. Chem. Res., 32: 882-

893.

Stark, D. (1996) Beurteilung einer Schatzmethode zur Bestimmung der

TMRad anhand einer temperaturprogrammierten DSC-Messung.

Diplomarbeit am Laboratorium fiir Technische Chemie, ETH

Zurich.

Steinbach, J. (1995) Chemische Sicherheitstechnik. VCH, Weinheim.

Steiner, M. (1990) Vorlesungsskript Regelungstechnik. ETH Zurich.

Stoessel, F. (1993a) What is Your Thermal Risk? Chem. Eng. Prog.,

October: 68-75.

Stoessel, F. (1993b) Experimental Study of Thermal Hazards During the

Hydrogenation of Aromatic Nitro Compounds. J. Loss Prev. Process

Ind., 6: 79-85.



137 Literaturverzeichnis

Stoessel, F. (1994) Reaction Calorimetry and Process Simulation.

Proceedings of the First International Conference on the Scale Up of

Chemical Processes. Brighton, UK.

Stoessel, F. (1995) Design Thermally Safe Semibatch Reactors. Chem.

Eng. Prog., September: 46-53.

Stoessel, F. (1997) Application of Reaction Calorimetry in Chemical

Engineering. J. Therm. Anal., 49: 1677-1688.

Streitwieser, A., Heathcock, C. H. (1986) Organische Chemie. VCH,

Weinheim.

Townsend, D.I., Ferguson, H.D., Kohlbrand, H.T. 1995. Application of

ARC Thermokinetic Data to the Design of Safety Schemes for

Industrial Reactors. Proc. Saf. Prog., 14: 71-76.

Townsend, D.I., Tou, J.C. (1980) Thermal Hazard Evaluation by an

Accelerating Rate Calorimeter. Thermochim. Acta, 37: 1-30.

Turney, R. D. (1990) Designing Plants for 1990 and Beyond. Process Saf.

Environ. Prot., 68: 12 - 16.

Uerdingen, E. (1998) Warmeintegration in Ammoniak-Kalteanlagen am

Beispiel der Produktion von Vitamin A. Diplomarbeit am

Laboratorium fiir Technische Chemie, ETH Ziirich.

Van Gigch, J. P. (1991) System Design Modeling and Metamodeling.

Plenum Press, New York.

Wiederkehr, H. (1988) Examples of Process Improvements in the Fine

Chemicals Industry. Chem. Eng. Sci., 43: 1783-1791.

Wilke, H.-P., Weber, C, Fries, T. (1991) Ruhrtechnik:

Verfahrenstechnische und apparative Grundlagen. Zweite

iiberarbeitete und erweiterte Auflage. Huethig, Heidelberg.

Wozny, G. (1995) Simulation in der Verfahrensentwicklung. In: Schuler,

H. Prozesssimulation. VCH, Weinheim.

Zechner, R. (1996) Bestimmung der empirischen Kinetik einer

Kondensationsreaktion. Diplomarbeit am Laboratorium fiir

Technische Chemie, ETH Ziirich.



Leer - Vide - Empty



A1. Daten zum Fallbeispiel Sulfonierung

Die hier verwendeten Daten wurden anhand der Angaben im Thermal

Safety Tutorial (ESCIS, 1997) abgeleitet.

A1.1 Chemie

Bildung Produkt

k,„ = 1 24e6 m3*mol 1*s1

Ea, = 97800 J*mol1

AHR1 = -80000 J*mol1

Zersetzung Nitroaromat1

k2„, = 5.76e4 s1

Ea2 = 90370 J*mor

AHR2 = -460000 J*mor

Zersetzung Produkt2

k^ = 5.76e4 s'

Ea3 = 90370 JTnol1

AHB3 = -460000 J*mol1

A1.2 Verfahren

Startvolumen V0 = 3 7 m3

Startmasse M0 = 5586 0 kg

Anzahl Mol Nitroaromat vorgelegt NNltro = 18000 mol

Endvolumen Vend = 6 0 m3

Endmasse Mend = 8982 kg

Anzahl Mol Schwefeltrioxid dosiert ND0S = 27720 mol

Warmekapazitat Reaktionsmasse cDRM = 1600 J*kg'*K1

1

Nitrokorper zersetzen sich autokatalytisch Da dieses Beispiel nur zur Erlauterung der

Methode der dynamischen Programmierung dient, wurde als Vereinfachung wie auch

im Thermal Safety Tutorial (ESCIS, 1997) eine Zersetzungs erster Ordnung
angenommen

2
Auch hier handelt es sich um die Zersetzung eines Nitrokorpers (vgl oben) Es wurden

weiter angenommen, dass beide Nitroaromaten (Edukt und Produkt) sich nach

derselben Kinetik zersetzen Deshalb wurden dieselben Parameter verwendet
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A2. Daten zum Fallbeispiel Vilsmeier

Die hier aufgefuhrten Daten wurden von der Ciba zur Verfugung gestellt

(Ciba Geigy, 1994). Die Modellparameter fiir den Warmetauscher

stammen aus einer an der ETH durchgefiihrten Fallstudie (Keller, 1995).

A2.1 Chemie

Bildung Vilsmeierkomplex

k,_ = 2 845 m3*mol1*s1

Ea1 = 30000 J*mol1

AHR1 = -54300 J*mol1

Bildung Produkt

k2_ = 5 68e5 s1

Ea2 = 70390 J*mol1

AHR2 = -247000 J*mol1

Zersetzung Vilsmeierkomplex

k^ = 3 67e6 s1

Ea3 = 85580 J*mol1

AHR3 = -560000 J'mol1

Zersetzung Produkt

kfe = 3 67e6 s1

Ea4 = 85580 J*mol1

AHR4 = -560000 J*mol1

A2.2 Verfahren

Startvolumen V0 = 2 042 m3

Startmasse M0 = 2040 kg

Anzahl Mol Anilinderivat vorgelegt NAnllin = 6050 mol

Anzahl Mol Lactam vorgelegt NLac,am= 3000 mol

Endvolumen Vend = 2 770 m3

Endmasse Mend = 3262 kg

Anzahl Mol Phosphoroxichlorid dosiert NDos = 7958 mol

Warmekapazitat Reaktionsmasse c„ = 1500 J*kg'*K1
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A2.3 Reaktor

Maximalvolumen Vma» = 6.3 m3

Austauschflache A = 9.5 m2

Mantelvolumen Vm = 0.475 m3

Warmedurchgangskoeffizient
OIkreislauf

U0l = 150 W*m2*K-1

Warmedurchgangskoeffizient
Druckwasserkreisiauf

UWa = 450 W*m2*K1

A2.4 Warmetauscher OIkreislauf

Kuhlwasserdurchfluss FKW = 4.17e-3 m3V

Temperatur Kiihlwasser Vorlauf TKW = 303 K

Volumen Kiihlwasser im

Warmetauscher
VKW = 0.135 m3

Anzahl Rohren nR0hren = 48

Lange einer Rohre >TOhre = 3-1 m

Rohrdurchmesser DR6hre = 0.02 m

Warmedurchgangskoeffizient Um = 250 W*m2*K1

A2.5 OIkreislauf

Durchfluss im Kreislauf FKrels = 1.5276-2 m3V

Dichte Kreislaufol
Po, = 900 kg*m"3

Warmekapazitat Kreislaufol cd0i = 2428 J*kg-1*K"1
Maximalzufluss Heissol F0,hffl = 1.56-2 m3*s"1

Temperatur Heissol Ten* = 453 K
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A2.6 Druckwasserkreislauf

Durchfluss im Kreislauf FKre,s = 1.5276-2 m3V

Dichte Wasser
pWa = 1000 kg*m"3

Warmekapazitat Wasser cDWa = 4182 J*kg-1*K"1

Maximalzufluss Heisswasser FWa.hot= 1.56-2 m3V

Temperatur Heisswasser Twahot = 453 K

Maximalzufluss Kaltwasser FWa.ka„= 2.4e-3 m3V

Temperatur Kaltwasser TWa.kalt= 303 K

A2.7 Reglereinstellungen

Phase Po.TM

[K]

Kc,TM Po.LB

[%]

Kc,LB
[%*K-1]

TI,LB

[s]

q

H

Dosierung

POCL,

333 7.0 0.0 2.26 oo 0

Rampe &

Ausreagieren

373 7.0 0.0 2.26 730 1
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A3. Daten zum Fallbeispiel Etinol

A3.1 Chemie & Verfahren

Das Fallbeispiel wurde freundlicherweise von der Roche zur Verfugung

gestellt (Roche, 1995). Aus Griinden der Vertraulichkeit diirfen aber die

Reaktions- und die Apparateparameter des Reaktors nicht veroffentlicht

werden.

A3.2 Warmeiibergang

Warmedurchgangskoeffizient3 UMsOH= 932 W*m2*K1

Apparateseitiger Warmeubergang4 <p = 1485.1 W*m2*K1

Apparateabhangiger Anteil am

reaktionsseitigen Warmeubergang

z*n2'3 = 0 2945

Masseabhangiger Anteil am

reaktionsseitigen Warmeubergang5
y = 7596-9390 W*m2*K1

A3.3 Warmetauscher Ammoniakgekiihlt6
Temperatur Ammoniak TKW = 225 K

Anzahl Rohren nR6hren = "

Lange einer Rohre IfiOhre = 10 m

Rohrdurchmesser DRohra = 0 0483 m

Warmedurchgangskoeffizient UWT = 750 Wm2*K1

1
Ermittelt durch Anpassung einer Kuhlkurve des nut Methanol gefullten Reaktors

4
Ermittelt aus UMe0H durch Einsetzen reaktionsseitigen Warmeuberganges a, a, wurde

aus den physikahschen Konstanten von Methanol und den Apparatedaten uber die

Nusseltbeziehung berechnet

5
Dieser Wertebereich resultiert aus den Stoffparametern der Reaktionslosung Fur die

Viskositatsanderung aufgrund der Nebenproduktbildung wurde ein CEm! von 2 66

verwendet

6
Die Daten entsprechen der Apparatespezifikation
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A3.4 Methanolkreislauf

Durchfluss im Kreislauf "Kreis = 70 kgV
Dichte Kreislaufmethanoi

PMeOH = 813 kg*m3

Warmekapazitat Kreislaufmethanoi CP.MeOH = 2333 J*kguK"1

A3.5 Reglereinstellungen und Messbereiche7

0.0<FDreg<74.0

FDreg = pofD + KcfD*RD(TR) + ^s£E*/RD(TR)dt + l^W^1^
(A-l)

Phase Po.FD [%] KcfdH Vd [s] ^dfd[s] RD(TR) [%]

Taktschritt 1 50 1.492 90 40 TRset - TR
Taktschritt 2 FDset 0.0 - - -

38.0<npump<100.0

nPump
=

po,nP + Kc,np*RD(FD) + ^/RD(TD)dt
lI,np

(A-2)

Phase PonpTO Kcnp[-] t|npN RD(TD)[%]

Taktschritt 1 50 0.5 3 FDreg - FD
Taktschritt 2 50 0.5 3 FDreg - FD

7
Diese Werte entsprechen den Betriebseinstellungen bei der Modellerstellung.
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0.0^TMreg< 100.0

TMreg=p0,TM + KcJM*RD(TR) + ^MRDfT.Odt + Kc>tm*Xd,tm*^?^
(A-3)

Phase Po, [%1 Kc,tmH \ N Id. [S] RD(TR) [%]

Taktschritt 1 Tmset 0.0 - - -

Taktschritt 2 50 0.5 60 120 TRset-TR

0.0<LR<100.0

LB =

Po,lb + KC,LB*RD(TM) + ^*jRD(TM)dt
H,LB

(A-4)

Phase Pfl.LB [%] •W-] %B [S] RD(TJ [%]

Taktschritt 1 50 1.765 120 TMreg - TM

Taktschritt 2 50 1.992 120 TMreg - TM
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A4. Modellerstellung Warmetauscher

Ein Rohrbundelwarmetauscher kann mit der Methode der finiten Elemente

simuliert werden. Nach diesem Prinzip ist die Simulation von Modellen

verschiedener Komplexitat moglich (Botsch, 1995). Im folgenden wird als

Modell ein einfacher Gegenstromwarmetauscher betrachtet, wobei

Warmeverluste in die Umgebung und Warmeleitung in axialer Richtung

entlang der Metallwande vernachlassigt werden (Ingham, 1994). Von

Bedeutung fur die Dynamik des Warmetauschers ist aber die Funktion der

Metallwand als Warmespeicher.

tl I I

lTm(n-1)

l%ftvl)

-»» lTr(n-1)

T

QmO1 Trl

Tm(n) ^_Lrm(n+1)

w(n) I Tw(n+1)

Tr(n)
FQw(n)

Tr(n+1)

T

Abb 4-1 Einfacher Rohrenwarmetauscher als Modell mitfiniten Elementen

Mit diesen Annahmen lasst sich in jedem Segment eine Warmebilanz fiir

die Temperatur im Rohr, in der Wand und im Mantel erstellen. Dabei wird

von einer homogenen Temperatur in jedem Bilanzgebiet ausgegangen. Fiir

die Berechnung des Energieaustausches durch Konvektion wird als

Naherung angenommen, dass die Ein- und Austrittstemperaturen dem

Mittel der Temperatur des betreffenden Elementes und des

Nachbarelementes entsprechen. Die Austrittstemperaturen des letzten und

des ersten Segmentes werden linear aus den angrenzenden Segmenten

extrapoliert.

Die Energiebilanzen der Elemente im Segment n lassen sich wie folgt

formulieren:
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cP,*Pr*Vr* ^^= Fr*cp,* (Tr(n)ei„-Tr(n)aus) + Qw(n) (A-5)

cPjW
*
Pw

* Vw * ^^= Qm(n) - Qw(n) (A-6)

cP,m*pm*Vm* ^aj& = Fm* cp>m* (Tm(n)em-Tm(n)aus) - Qm(n) (A-7)

Tr(n)em = 0.5 * (Tr(n-1) + Tr(n)) (A-8)

Tr(n)aus = 0.5 * (Tr(n) + Tr(n+1)) (A-9)

Tm(n)ein = 0.5 * (Tm(n+1) + Tm(n)) (A-10)

Tm(n)aus = 0.5 * (Tm(n) + Tm(n-1)) (A-ll)

Qw(n) = Uw * Aw * (Tw(n) - Tr(n)) (A-12)

Qm(n) = Um*Am*(Tm(n)-Tw(n)) (A-13)

Fiir das erste Element (Eingang des zu kuhlenden Mediums) gilt fur die

Austrittstemperatur des Mantels

Tm(l)aUS = Tm(l) - 0.5 * (Tm(2) - Tm(l)) (A-14)

und fur das letzte Element co (Austritt des zu kuhlenden Mediums) gilt fur

die Austrittstemperatur des Rohres

Tr(co)aus = Tr(co) + 0.5 * (Tr(co) - Tr(co-1)) (A-15)
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A5. Berechnung der TMRad

Fiir den einfachen Fall einer Reaktion Oter Ordnung muss nur die in

Gleichung A-16 dargestellte Energiebilanz betrachtet werden, da die

Reaktionsgeschwindigkeit unabhangig von der Konzentration ist.

Prm
*

cp,rm
*^= -AHZR * k. * expL'^J (A-16)

Separiert und als Integral geschrieben ergibt sich daraus

To+ATad,ZR
x * AtzR

expbf^WRM = 'Tf * kM * /dt (A-17)
J \K- lrm) Prm cp,rm o

Durch Einsetzen der Taylorreihenentwicklung bis zum zweiten Glied

x
= x-" x"?

* (Trm - To) (A-18)
t RM tO tO

lasst sich die Warmebilanz integrieren. Dies fuhrt zur Losung

At7 -

Prm*R*cPiRM*Tq2 J exnf'^2* * AT,ad'ZRl\A-19-|
ZR

v*
flE^R^rAM

_ I1 6XP R*T02 ;A19)
0

P1r*To")
^ zr) **m

Fur grosse ATad>ZR gilt exp—^^IT^T42^ -> 0 und daraus fur AtZR

AtzR =
R*cP-RM*T°2

(A-20)
c[zr(To) *

Ea,ZR
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A6. ACSL Model File Vilsmeier mit OIkuhlung

PROGRAM systemol csl

'Mathematische und physikahsche Konstanten
| **** * ***********!(:*'** *** *** *** *** **********

CONSTANT PI=3 1415626 'Kreisumfangszahl [-]
CONSTANT R =8 3144126 'Molare Gaskonstante [J/mol/K]

'Systemkonstanten Programmierumgebung

ALGORITHM ialg=8
MAXTERVAL MAXT=1 0
CONSTANT cint= 10
CONSTANT TStop=100000 'Abbruchbedmgung wenn DoStop=l 0
CONSTANT DoStop=0 'Schalter fuer Abbruchbedingung

'Konstanten Kuelkreislauf

CONSTANT FOel= 1 527E-2 'Fluss im Oelkreislauf [mA3/s]
CONSTANT RohOel =900 0 'Dichte des Oels [kg/mA3]
CONSTANT TOelO =333 0 'Starttemperatur desTCreisIaufoels
CONSTANT TT10=333 0, TT20=333 0, TT30=333 0, TT40=333 0
CONSTANT TOelRO=333 0, TMRmO=i33 0
CONSTANT CpOel =2428 0 "Waermekapazitaet des Oel [J/kg/K]
CONSTANT FOelHm =0015 'Maximaler Heissoelzufluss [mA37s]
CONSTANT TOelH =453 0 'Heissoeltemperatur [Kl
CONSTANT RohMet = 7860 0 'Dichte des Rohrmetalles [kg/mA3]
CONSTANT TMetO = 333 0 'Starttemperatur der Metallteue
CONSTANT CPMet = 450 0 'Waermekapazitaet des Rohrmetalles [J/kg/K]

' Regelungskonstanten

TRg0=333 0, TMRgO=333 0 'Starttempeaturen der Temperaturruehler
'Einstellungen waehrend POC13 Dosierung
CONSTANT WP1a = 7 0 'Proportionalitaet Pnmaerkreis
CONSTANT IEin 1 a=0 0 'Schalter fuer I Anted Pnmaerkreis
CONSTANT Taulla=l 0e30 'Zeitkonstante I-Anteil Pnmaerkreis
CONSTANT pTOa =333 ' Konstanter Anteil Pnmaerkreis
CONSTANT WP2a = 2 26 'Proportionalitaet Sekundaerkreis
CONSTANT D3in2a=0 0 'Schalter fuer I Anteil Sekundaerkreis
CONSTANT TauI2a=730 'Zeitkonstante I-Anteil Sekundaerkreis
CONSTANT pkOa = 00 'Konstanter Anteil Sekundaerkreis
'Einstellungen waehrend Temperaturrampe
CONSTANT WPlb = 7 0 'Proportionalitaet Pnmaerkreis
CONSTANT IEinlb=0 0 'Schalter fuer I Anteil Pnmaerkreis
CONSTANT Taullb=l 0e30 'Zeitkonstante I-Anteil Pnmaerkreis
CONSTANT pTOb = 373 'Konstanter Anteil Pnmaerkreis
CONSTANT WP2b = 2 26 'Proportionalitaet Sekundaerkreis
CONSTANT D3in2b=l 0 'Schalter fuer I Anteil Sekundaerkreis
CONSTANT TauI2b =730 0 'Zeitkonstante I-Anteil Sekundaerkreis
CONSTANT pkOb = 00 'Konstanter Anteil Sekundaerkreis

'Einstellungen nach Temperaturrampe
CONSTANT WPlc = 7 X) 'Proportionalitaet Pnmaerkreis
CONSTANT IEinlc=0 0 'Schalter fuer I Anted Pnmaerkreis
CONSTANT Taullc=l 0e30 'Zeitkonstante I-Anteil Pnmaerkreis
CONSTANT pTOc = 373 'Konstanter Anted Pnmaerkreis
CONSTANT WP2c = 2 26 'Proportionalitaet Sekundaerkreis
CONSTANT IEm2c= 1 0 'Schalter fuer I Anted Sekundaerkreis
CONSTANT TauI2c =730 0 'Zeitkonstante I-Anteil Sekundaerkreis
CONSTANT pkOc = 00 'Konstanter Anteil Sekundaerkreis

CONSTANT TMRinm = 453 0 'Maximale Temperatur von TMRinset [K]
CONSTANT DTmax = 90 0 'Max Temp diff Mantel-Inhalt [K]
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IWerte zur Temperaturrampe
I**************************

CONSTANT TrSetO=333:
CONSTANT Tr0=333; Tkon0=12000 !Starttemperatur, Dauer Erster T Schritt

CONSTANT Trl=333; Tkonl=1200 [Dasselbe

CONSTANT Tr2=368; Tkon2=100000 IDasselbe
CONSTANT Tr3=368; Tkon3=10000 IDasselbe
CONSTANT Tr4=298; Tkon4=10000 IDasselbe

CONSTANT Tr5=298 IDasselbe

IDosierparameter
t*************************

CONSTANT Ftot= 1220.0 Ikg Feed dosiert
CONSTANT RohF=1675.0 IDichte Feed (kg/mA3)
CONSTANT TFeed=298.0 ITemperatur Feed (K)
CONSTANT CpFeed= 1500.0 ICp Feed (J/kg/K)
CONSTANT MrC=0.1533 IMolekulargewicht POC13 (kg/mol)
CONSTANT Fpl=0.11
CONSTANT EndUms=0.99 lEndumsatz

IMaterialdaten Waennetauscher
i****************************

CONSTANT UTS=250.0 I [J/s/mA2/K]
CONSTANT DT=0.02 I Rohrdurchmesser [ml
CONSTANT L=3.1 I Laenge einer einzelnen Roehre [ml
CONSTANT AnzRoe=48.0 lAnzahl der parallel geschalteten Roehren [-]
CONSTANT TKWein= 303.0 ITemperatur des Kuehlwassers [K]
CONSTANT FKWin = 0.00417 ! Fluss KW in den Waennetauscher [mA3/s]
CONSTANT VKW = 0.135 I Volumen Kuehlwasser im Waennetauscher [mA3]
CONSTANTRohKW = 1000.0 I Dichte KW im Waennetauscher J"kg/mA3]
CONSTANT CpKW = 4182.0 I Waermekapazitaet Kuehlwasser p/kg/K]

IReaktionen im Ruehrkessel R
j***************************

CONSTANTCpRM = 1.5E3 I Cp des Reaktionsgemisches [J/kg/K]
CONSTANT AReakt= 9.5 ! Reaktormantelflaeche [mA2]
CONSTANT kl =2.845
CONSTANT Eal =30000.0
CONSTANT Hrl =-54300.0

CONSTANT k2 =5.68e5
CONSTANT Ea2 =70390.0

CONSTANT Hr2 =-247000.0
CONSTANT k3 =3.67e6
CONSTANT Ea3 =85580.0
CONSTANT Hr3 =-560000.0
CONSTANT k4 =3.67e6
CONSTANT Ea4 =85580.0

CONSTANT Hr4 =-560000.0

CONSTANT V0=2.042 IStartvolumen mA3
CONSTANT M0=2040.4 IStartmasse kg
CONSTANT Na0=6050.0 !Anzahl Mol Anilinderivat

CONSTANT Nb0=3000.0 lAnzahl Mol Lactam

CONSTANT Nc0=0.0 lAnzahl Mol Phosphoroxichlorid
CONSTANT Np0=0.0 '.Anzahl Mol Farbstoff
CONSTANT N§0=0.0 lAnzahl Mol Vilsmeierkomplex
CONSTANT Nzl0=0.0 lAnzahl Mol Zersetzungsprodukt 1

CONSTANT Nz20=0.0 '.Anzahl Mol Zersetzungsprodukt 2



151 Anhang

' Waermeaustausch durch Reaktorwand
t********************************

CONSTANT UMRM = 150 0 'Waermeuebergang Mantel-Reaktor [J/s/mA2/K]
CONSTANT DMant = 0 05 'Dicke des Reaktormantels [ml
CONSTANT AReM = 14 0 'Maximale Austauschflaeche [mA2]

' Zeifkonstanten der Verzoegerungen Iter Ordnung
CONSTANT TAUS=0 008 'Lag der Vermischung der Stroeme
CONSTANT TAUV=30 0 'Lag der Vennloeffnungen
CONSTANT TAUT=10 0 'Lag der Tempeaturmessung

' Steuerung, ob Betnebsmodus Ereignis oderkem Ereiems
t********^H******************Hf** *************%************

CONSTANT quada=0 0 '0 kein Ereignis, 1 Ereignis
CONSTANT quadb=10
CONSTANT quadc= 10
CONSTANT quadw=0 0

INITIAL
Vmant = AReM*DMant 'Volumen des Reaktormantels [mA3]
KorTr 1 =0 0 'Korrekturterm fur Schalten Heizen Kuehlen
KorTr2=0 0 'Konekturtenn fur Schalten Heizen Kuehlen
DoTime=0 0 'Dosier zeit

CyTime=0 0 'Cycle Time
EndAus=0 0 'End Ausbeute
F=Fpl
RohRM = M0/V0

HRate=(Trl-TrO)/Tkon0
TMRmin= 1 0e33 'Mimmaler Eneichter Wert von TMRad
WP1 = WPla 'Proportionalitaet P anteil
IEin 1=D3in 1 a ' Schalter fuer I Anteil Pnmaerkreis
TauIl=TauIla 'Zeitkonstante I-Anteil P-Regler
pTO = pTOa ' Konstanter Anteil P Regler
WP2 = WP2a 'Proportionalitaet P-Anted PID-Regler
IEm2=IEin2a ' Schalter fuer I Anteil Sekundaerkreis
TauI2=TauI2a 'Zenkonstante I-Anteil PID-Regler
pkO = pkOa 'Konstanter Anteil PID-Regler
quad = quada 'Einstellung ob quadratischer Algo

END 'initial

DYNAMIC
DERIVATIVE

'Temperaturprofil
!****************

TRset=INTEG(Hrate,TRsetO)

'REGELUNG

dTRg=(TR-TRg)/TauT
TRg=integ(dTRg,TRgO)_
dTMRg=(TMR-TMRg)/TauT
TMRg=integ(dTMRg7TMRg0)

RD1 = TRset-TRg 'Regeldifferenz an PI Regler
IntKol=INTEG(RDl,0 0) 'Korrekturterm

kellyl=IEinl*V/Pl/TauIl*(INTEG(RDl,0 0)-KorTrl)
TMinSt=pT0+(10-quad)*WPl*RDl+quad*WPl*RDl*ABS(RDl)+kellyl
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IBegrenzung der Temperaturdifferenz
IFJTMinSt GE.TR+DTmax) THEN
TMRinS=TR+DTmax

ELSED? (TMinSt.LE.TR-DTmax) THEN
TMRinS=TR-DTmax

ELSE
TMRinS=TMinSt

ENDD?

RD2 = TMRinS - TMRg '.Regeldifferenz an PI Regler
IntKo2=INTEG(RD2,fI0) ! Korrekturterm

kelly2=IEin2*WT2/TauI2*(INTEG(RD2,0.0)-KorTr2)
pc=(pk0+WP2*RD2+kelly2)/100.0

dpcl=(pc-pcl)/TauV lEinfiiegen einer Verzoegerung Erster Ordnung
pcl=integtdpcl,0.0) Ifiir dieVentile, so dass aber nur eines offen ist

XH=BOlJND(0.0,1,0,pcl) IVentilstellung Heissoelzufuhr

XK=BOUND(0.0,1.0,-pcl) IVentilstellung Kuehler

FOelH = XH*FOelHm I Heissoelzufluss in Oelkreislauf

FOelK = XK*FOel I Kreislaufoelfluss durch Waennetauscher

FOelR = FOel-FOelK I Kreislaufoelfluss durch Bypass

IVerknuepfung Heissoelzufluss mit Waennetauscher
j*******^***************************************

dToelR = (FoelH*TOelH+(FOel-FoelH)*TMRaus-FOel*TOelR)/TauS
TOelR=INTEG(dToelR,TOelR0)
TOelKi=TOelR

'.Waennetauscher K

AT=PI*DT*L/4.0 I Oberflaeche eines Roehrenabschnittes [mA2]
VT=PI*DT*DT*L/16.0 I Volumen eines Roehrenabschnittes [mA3]
YT=CPOel*VT*RohOel I Haeufig verwendete Groessen

FTK = FoelK/AnzRoe I Oelfluss pro Roehre [mA3/s]
QTS1=UTS*AT*(TT1-TS) ! Waermeuebertragung Oel - Shell [lis]
QTS2=UTS*AT*(TT2-TS)
QTS3=UTS*AT*(TT3-TS)
OTS4=UTS*AT*(TT4-TSi
dTTl=FTK/VT*(ToelKi-(Tri+TT2)*0.5>:QTSl/YT ITube-Waermegl [K/s]
dTT2=FrK/VT*(TTl-TT3)*0.5-QTS2/YT
dTT3=FTK/VT*(TT2-TT4)*0.5-QTS3/YT
dTT4=FTK/VT*(fT3-TT4)-QTS47YT
TTl=INTEG(dTTl,TT10)
TT2=INTEG(dTT2,TT20)
TT3=INTEG(dTT3,TT30)
TT4=TNTEG(dTT4,TT40)
ToelKa=TT4-(TT3-TT4)*0.5
IKuehlwasser aufheizen

QTStot=AnzRoe*(OTSl+QTS2+QTS3+QTS4)
dTS=((TKWein-TS>FK#in*RohKW*CpKW + QTStot)/RohKW/VKW/CpKW
TS=INTEG(dTS,TKWein)
TKWaus = TS

IVerknuepfung Waennetauscher mit Reaktor
t******#Sfc*#$r* ***************************

TMRein=(FoelK*TOelKa+(FOel-FoelK)*TOelR)/FOel
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'Reaktor

rl =kl*exp(-Eal/(R*TR))*Cb*Cc 'Komplexbildung
r2 = k2*exp(-Ea2/(R*TR))*Cd 'Substitution
r3 = k3*exp(-Ea3/(R*TR))*Cd 'Zersetzung Komplex
r4 = k4*exp(-Ea4/(R*TR))*Cp 'Zersetzung Maxifon

'Stoffbilanzen
dVdt = F/RohF 'Volumenbilanz
dMdt = F 'Massenbilanz
dNa= -r2*V
dNb=-rl*V
dNc=-rl*V+F/MrC
dNd= (rl-r2-r3)*V
dNp= (r2-r4)*V
dNzl=r3*V
dNz2=r4*V
RohRM = (M0+McDos)/V
RHeat = (rl*(-Hrl)+r2*(-Hr2)+r3*(-Hr3)+r4*(-Hr4))*V 'Waermeleistung [J/sl
QMRM = UMRM*AReakt*(TMR-TR) 'Waermefluss Mantel RM [J/s]QFeed = F*CpFeed*(TFeed-TR) 'Waermeeintrag Feed (J/s)
dTRdt = fRHeat+QMRM+QFeed)/(RohRM*V*CpRM)' Erwaermung RM [K/s]
TR=rNTEG(dTRdt,TR0)

dTMRdt=frmein-TM%*FOeVVmant-QMRM/(CPOel*RohOel*Vmant)
TMR=INTEG(dTMRdt,TOelO)

'Verknuepfung Reaktor nut Heissoelzufluss
i*******'****^*****************************

TMRaus =TMR

'Stoffmengenberechnungen
V = integ(dVdt,VO) 'Reaktionsvolumen [mA31
M = integ(dMdt,M0) 'Reaktionsmasse (kg)
Na=LIMINT(dNa,NaO,0 0.1E33)
Nb=LIMINT(dNb,NbO,0 0.1E33)
Nc=LIMINT(dNc.NcO,0 0.1E33)
Nd=LIMrNT(dNd,NdO,0 0,1 E33)
Np=LIMTNT(dNp,Np0,0 0,1E33)
Nzl=LIMINT(dNzl,NzlO,0 0.1E33)
Nz2=LIMJJMT(dNz2,Nz20,0 0,1E33J
McDos=hmint(F,0 0,0 0,1 e33) 'Dosierte Mol Oleum

'Umsatzberechnung
Umsatz=(NbO+NclO-Nb-Nd+le-33)/(NbO+NdO+le-33)
Ausb =(Np+le-33)/(NbO+le-33)

'Konzentrationsberechnungen
Ca = Na/V, Cb = Nb/V, Cc = Nc/V
Cd = Nd/V, Cp = Np/V, Czl = Nzl/V, Cz2 = Nz2/V

'Dosierrate
SCHEDULE Fend XP McDos-Ftot

'Berechnung Cycletime lnkl Nachreaktionszeit
SCHEDULEEndBat XP (Umsatz-EndUms)

'Temperaturprofil
SCHEDULE Tlset XP (T-TkonO)
SCHEDULE T2set XP (T-TkonO-Tkonl)
SCHEDULE T3set XP (T-Tkon0-Tkonl-Tkon2)
SCHEDULE T4set XP (T-Tkon0-Tkonl-Tkon2-Tkon3)
SCHEDULE T5set XP (T-Tkon0-Tkonl-Tkon2-Tkon3-Tkon4)

END 'derivative
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DISCRETE Tlset

HRate=(Tr2-Trl)/Tkonl, KorTrl=IntKol, KorTr2=IntKo2

WP1 = WPlb 'Proportionalitaet P anted
IEinl=IEinlb 'Schalter fuer I Anted Pnmaerkreis
TauIl=TauIlb 'Zeitkonstante I-Anteil P-Regler
pTO = pTOb 'Konstanter Anted P Regler
WP2 = WP2b 'Proportionalitaet P-Anteil PID-Regler
IEin2=IEin2b 'Schalter fuer I Anteil Sekundaerkreis
TauI2=TauI2b 'Zeitkonstante I-Anteil PJD-Regler
pkO = pkOb 'Konstanter Anted PID-Regler

quad

= quadbquae
END

DISCRETE T2set

HRate=(Tr3-Tr2)/Tkon2, KorTrl=IntKol, KorTr2=IntKo2

WP1 = WPlc 'Proportionalitaet P anted
IEinl=IEinlc 'Schalter fuer I Anteil Pnmaerkreis
TauIl=TauIlc 'Zeitkonstante I-Anteil P-Regler
pTO = pTOc 'Konstanter Anteil P Regler
WP2 = WP2c 'Proportionalitaet P-Anteil PID-Regler
IEin2=IEin2c 'Schalter fuer I Anted Sekundaerkreis

TauI2=TauI2c 'Zeitkonstante I-Anteil PID-Regler
pkO = pkOc 'Konstanter Anted PID-Regler
quad = quadc

END

DISCRETE T3set

HRate=(Tr4-Tr3)/Tkon3, KorTrl=IntKol, KorTr2=IntKo2

END

DISCRETE T4set

HRate=(Tr5-Tr4)/Tkon4, KorTrl=IntKol, KorTr2=IntKo2

END

DISCRETE T5set
HRate=0 0

END

DISCRETE EndBat

EndAus=Ausb, CyTime=T
END

DISCRETE Fend
F=0 0, DoTime=T 'Berechnung der Dosierzeit

END

IF (DoStop EQ 0) THEN
TERMTI(Umsatz GT EndUms) AND (McDos GE Ftot))
ELSE
TERMT (T GT TStop)
ENDD?
END 'dynamic

TERMINAL
IF (Umsatz GE EndUms) THEN
ZVAusb=Np/(max(CyTime,DoTime)*V)

ZVAusb=0 0

ENDJF
END 'terminal

END 'programm
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A7. ACSL Model File Sulfonierung fiir

dynamische Programmierung

PROGRAM

'Programmierumgebung
ALGORITHM iafg=9
CONSTANT Cint= 100

'Phys-Chem Konstanten
R=8 314

'Reaktionsdaten
CONSTANT kl=l 24e6
CONSTANT Eal=97800
CONSTANT DHrl=-80000
CONSTANT k2=5 76e4
CONSTANT Ea2=90370
CONSTANT DHr2=-t60000
CONSTANT k3=5 76e4
CONSTANT Ea3=90370
CONSTANT DHr3=-460000
CONSTANT cpRM=1600

'Startbedingungen
CONSTANT VO = 3 7

CONSTANT MO = 5586 0

CONSTANT Na0=18000
CONSTANT Nb0=0
CONSTANT Np0=0
CONSTANT Nz0=0

'Datenaufzeichnungsintervall

'Umv Gaskonstante (J/mol/K)

'Rkt geschw konst Hauptrkt [mA3/mol*s]
'Aktivierungsenergie Hauptrkt [J/mol]
'Reaktionswaerme Hauptreaktion [J/mol]
'Rkt geschw konst Zersetzungsrkt [mA3/mol*s]
'Aktivierungsenergie Zersetzungsrkt [J/mol]
'Reaktionswaerme Zersetzungsrkt [l/mol]
'Rkt geschw konst Zersetzungsrkt [mA3/mol*s]
'Aktivierungsenergie Zersetzungsrkt [J/mol]
'Reaktionswaerme Zersetzungsrkt [J/mol]
'Waennekapazitaet Reaktionsmasse (J/kg/K)

'Startvolumen fmA3]
'Startmasse (kg)
'Vorgelegte Menge Nitroaromat [mol]
'Vorgelegte Menge Oleum [mol]

'Vorgelegte Menge Produktfmol]
'vorgelegteMengeZersetzungsprod [mol]

'Tempearturprofil
CONSTANT TrO=353, Tkon0=10000
CONSTANT Trl=353, Tkonl=10000
CONSTANT Tr2=383, Tkon2=10000
CONSTANT Tr3=383, Tkon3=10000
CONSTANT Tr4=353, Tkon4=10000

CONSTANT Tr5=353

'Dosierparameter
CONSTANT Nbtot=27720
CONSTANT deltaV=2 3
CONSTANT deltaM=3396 0

'Starttemperatur, Dauer Erster T Schntt
'Dasselbe
'Dasselbe
'Dasselbe
'Dasselbe

'Dasselbe

'Dosiermenge B [moll
'Volumenaenderung [mA3]
'Massenaenderung (kg)

'Feedraten (mA3/s)
CONSTANT NStuf= 15 'Anzahl Feedstufen
CONSTANT Fpl=5e-5, Fp2=3e-5, Fp3=4e-5, Fp4=2e-5, Fp5=le-5
CONSTANT Fp6=5e-5, Fp7=3e-5, Fp8=4e-5, Fp9=2e-5, Fpl0=3e-5
CONSTANT Fpll=5e-5, Fpl2=2e-5, Fpl3=5e-5, Fpl4=4e-5, Fpl5=2e-5

'Zielfunktion
CONSTANT TMRhm=86400 0
CONSTANT Teta=4 0e-7

CONSTANT EndUms=0 99

CONSTANT TStop=300000
CONSTANT DoStop=0

CONSTANT TBTMR=86200 0

'Gewichtung Abweichung Sollmenge

'Endumsatz

'Abbruchbedingung wenn DoStop=l 0

'Schalter fuer Abbruchbedingung

'Maximalwert der unterschreitung TMRhm
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'Dosier zeit

'Cycle Time
'End Ausbeute

'Anzahl Mol B dosiert pro Stufe
'Dichte des Feeds

'Mol MVK
'Mol Nebenprodukt
'Mol Li-Acetyhd
'Mol Li-Pentolat

'kg MVK dosiert
'Minimaler Eneichter Wert von TMRad

INITIAL
DoTime=0 0

CyTime=0 0
EndAus=0 0

NbDosN=Nbtot/NStuf
RohF=deltaM/deltaV

F=Fpl
Tr=frO

HRate=(Trl -Tr0)/Tkon0
nadat=Na0
nbdat=NbO

npdat=Np0
nzdat=NzO
ndodat=0 0

TMRmin=l Oe33
END

DYNAMIC
DERIVATIVE

•Reaktionsgleichungen
rl=kl*exp(-Eal/(R*Tr))*Ca*Cb 'Hauptreaktion

r2=k2*exp(-Ea2/(R*Tn)*Cp 'Zersetzungsreaktion
r3=k3*exp(-Ea3/(R*Tr))*Ca 'Zersetzungsreaktion

'Stoffbilanzen

dVdt = F 'Volumenbilanz
dMdt = F*RohF 'Massenbilanz
dNadt = -rl * V - r2 * V 'Molbilanz Aromat
dNbdt = -rl * V + F*Nbtot/deltaV 'Molbilanz Oleum

dNpdt = rl * V - r2 * V 'Molbilanz Produkt

dNzdt = r2 * V + r3 *V 'Molbilanz Zersetzungsprodukt
dNbdos=F*Nbtot/deltaV 'Molbilanz Dosiertes B

'Temperaturbilanz
dTrdt=HRate

Tr=integ(dTrdt,TrO)

'Wanneleistung
dqr=-(rl*DHrl+r2*DHr2+r3*DHr3)

'Berechnung MTSR, TMRad
Nakku=min(Na,Nb)

>Jakki
'Akkumulierte Mol

DTadE=-(DHrl *Nakku)/(M*cpRM) 'Adiabates DT der erw Reaktion
MTSR=TR+DTadE 'Max Temp Standard Reaktion

qMTSR=k2*exp(-Ea2/(R*MTSR))*(Na+Np)/M*(-DHr2) 'W/kg
TMRad=(cpRM*R*MTSR**2)/(qMTSR*Ea2+le-33) 'TMRad in s

IF (TMRad LT TMRmin) THEN
TMRmin=TMRad

ENDIF

DTMR=BOUND(0 0,TBtmr,TMRhm-TMRad)
IDTMR=integ(DTMR,0 0)

'Stoffmengenberechnungen
V = integ(dVdt,V0)
M = mteg(dMdt,M0)
Na = limint(dNadt,NaO,0 0,le33)
Nb = hmint(dNbdt,NbO,0 0,le33)
Np = hmint(dNpdt,NpO,0 0,le33)
Nz = limint(dNzdt,NzO,0 0,1 e33)
NbDos=hmint(dNbdos,0 0,0 0,1 e33)

'Reaktionsvolumen [mA3]
'Reaktionsmasse (kg)

•Aromat
'Oleum

'Produkt
•Zersetzungsprodukt
'Dosierte Mol Oleum
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'Umsatzberecnnung
Umsatz=(NaO-Na+ le-33)/(NaO+1e-33)
Ausb =(Np+le-33)/(NaO+le-33)

' Konzentrationsberechnungen
Ca = Na/V
Cb = Nb/V

Cp = Np/V

'Dosienate
SCHEDULE
SCHEDULE
SCHEDULE
SCHEDULE
SCHEDULE
SCHEDULE
SCHEDULE
SCHEDULE
SCHEDULE
SCHEDULE
SCHEDULE
SCHEDULE
SCHEDULE
SCHEDULE
SCHEDULE

Flset XP (NbDos-
F2setXP (NbDos-
F3set XP (NbDos-
F4set XP (NbDos-
F5set XP (NbDos-
F6set XP (NbDos-
F7set XP (NbDos-
F8set XP (NbDos-
F9set XP (NbDos-
FlOset XP (NbDos-
Fl lsetXP (NbDos-
F12set XP (NbDos-
F13set XP (NbDos-
F14setXP (NbDos-
F15set XP (NbDos-

l*NbDosN)
2*NbDosN)'
3*NbDosN)
4*NbDosN)'
5*NbDosN)'
6*NbDosN)
7*NbDosN)'
8*NbDosNY
9*NbDosN)'
10*NbDos>
H*NbDosNV
12*NbDosN)
13*NbDosN)
14*NbDosN)
15*NbDosN)

'Berechnung Cycletime inki Nachreaktionszeit
SCHEDULEEndBat XP (Umsatz-EndUms)

'Temperaturprofil
SCHEDULE Tlset XP (T TkonO)
SCHEDULE T2set XP (T-TkonO-Tkonl)
SCHEDULE T3set XP (T-Tkon0-Tkonl-Tkon2)
SCHEDULE T4set XP (T-Tkon0-Tkonl-Tkon2-Tkon3)
SCHEDULE T5set XP (T-Tkon0-Tkonl-Tkon2-Tkon3-Tkon4)

END 'Denvative

DISCRETE Tlset

HRate=(Tr2-Trl)/Tkonl
END

DISCRETE T2set

HRate=(Tr3-Tr2)/Tkon2
END

DISCRETE T3set

HRate=(Tr4-Tr3)/Tkon3
END

DISCRETE T4set

HRate=(Tr5-Tr4)/Tkon4
END

DISCRETE T5set
HRate=0 0

END

DISCRETE EndBat

EndAus=Ausb

CyTime=T
END
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DISCRETE Flset

F=Fp2
SCHEDULE datrecAT.T

END

DISCRETE F15set
F=0.0
SCHEDULE datrecAT.T
DoTime=T IBerechnung der Dosierzeit

END

ISchreibt Zustandsvektor zu Beginn einer Stufe

DISCRETE datrec

nadat=na IMol Aromat
nbdat=nb IMol Oleum

npdat=np IMol Produkt
nzdat=nz IMol Zersetzungsprodukt
tmrdat=tmrmin '.minimale TMRad bis zu diesem Zeitpunkt
ndodat=nbdos IMol Oleum dosiert

END

IF (DoStop.EQ.O) THEN
TERMTT(Umsatz.GT.EndUms).AND.(NbDos.GE.Nbtot))

ELSE
TERMT (T.GT.TStop)
ENDIF
END!dynamic

TERMINAL
W (Umsatz.GE.EndUms) THEN
ZVAusb=Np/(max(CyTime,DoTime)*V)

ZVAusb=0.0
ENDTF

DTMRad=BOUND(0.0.TBTMR,TMRlim-TMRmin)
ObjFun=ZVAusb-(Teta*IDTMR)**2
!ObiFun=ZVAusb-(Teta*DTMRad)**2
END ITerminal

END
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A8. MATH File fiir die dynamische
Programmierung der Sulfonierung

% dynprog m
% dynamische programmierung nach de Trembley

StartTime=cputime,
BStageEnd=TJ,

NumStages=NSTUF, %Anzahl Stufen
BStage=ones(NumStages)*NBTOT/NSTUF, %Pro Stufe Dosierte Molanzahl B
for p=l NumStages
BStageEnd(p)=sum(BStage(l p)),
VarName=rZustand' lntZstr(p)],
eval([VarName '=[],']),
end

DOSTOP=0, %TERMT ((Umsatz GT EndUms) AND (NbDos GE Nbtot))

ingi
%TRset=403;
TR0=TRset, TRl=TRset, TR2=TRset, TR3=TRset, TR4=TRset, TR5=TRset,

% Berechnung der Feedkonzentration in mol/mA3

CFeed=NBTOT/DELTAV,

OptFeed=[],
OptFeedRun=[],

NumRatesGitter=25, FeedMaxGi=2 Oe-4, FeedMinGi=l Oe-5,
FeedRateGitter=FeedMinGi (FeedMaxGi-FeedMinGi)/

(NumRatesGitter-1) FeedMaxGi,

NumRatesFeas=20, FeedMaxFeas=2 Oe-4, FeedMinFeas=l Oe-5,
FeedRateFeas=FeedMmFeas (FeedMaxFeas-FeedMinFeas)/

(NumRatesFeas-1) FeedMaxFeas,

TetaStart=l Oe-8, %Teta der ersten Stufe
TetaEnde=l Oe-8, %Teta der letzten Stufe
if TetaStart==TetaEnde

TetaStages=ones([l NumStages])*TetaStart,
else

TetaStages=TetaStart (TetaEnde-TetaStart)/(NumStages-l) TetaEnde,
end

TBTMR=TMRLIM-100 0,

<v*************************************************************

% Erzeugen Matnx mit den Zustaenden in den Gitterpunkten
^*****f**************************** ******S(!* *******************

%DOSTOP=0,%TERMT ((Umsatz GT EndUms) AND (NbDos GE Nbtot))
form=l NumRatesGitter
forp=l NumStages
FeedName=[,FP' int2str(p)],
eval([FeedName '=FeedRateGitter(' int2str(m)'),']),
end

start,
Resultate=[_nadat _nbdat _npdat],
forp=l NumStages
PosAll=find(round(_ndodat)==round(B StageEnd(p))),
position=PosAll( 1),
VarName=['Zustand int2str(p) (' int2str(m)',)'],
eval([VarName =' 'Resultate(' int2str(position)',),']),
end

end
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% Start optimierung letzte Stufe

%DOSTOP=0,%TERMT ((Umsatz GT EndUms) AND (NbDos GE Nbtot))
TETA=TetaStages(NumStages),

for m=l NumRatesGitter

forp=l NumStages-1
FeedName=['FF int2str(p)], eval([FeedName '=FeedRateGitter(' int2str(m)'),']),
end

Perflnd=-1E33,
for n=l NumRatesFeas

eval(['FP' int2str(NumStages) '=FeedRateFeas(' int2str(n)'),']),
start,
ifOBJFUN>PerfInd

PerfInd=OBJFUN,PerfFeed=FeedRateFeas(n),
end
end

OptFeedRun(m,NumStages)=PerfFeed, OptFeedRun(m,NumStages+ l)=PerfInd,
end

OptFeed=OptFeedRun,
%Ende der optimierung letzte Stufe

% Start optimierung der zweitletzten bis zweiten Stufe

forNumStageBearb=NumStages-l -1 2

%Weist der uittermatnx den Wert am ende der Berarbeiteten Stufe zu
eval(['GitterMatnx' '=Zustand' int2str(NumStageBearb)',']),
TETA=TetaStages(NumStageBearb),
for m=l NumRatesGitter
%setzt alle Feedrate bis zur bearbeiteten Stufe auf konstante Rate

forp=l NumStageBearb-1
FeedName=['FP' mt2str(p)], eval([FeedName '=FeedRateGitter(' int2str(m)'),'])
end

TStage=BStage(l NumStageBearb-l)/(FeedRateGitter(m)*CFeed),
Perflnd=-1E33,
forn=l NumRatesFeas
%setzt Feedrate der Bearbeiteten Stufe auf konstanten Wert

eval(['FP' int2str(NumStageBearb) '=FeedRateFeas(' mt2str(n)'),'])
%setzt TStop auf die Endzeit der Bearbeiteten Stufe

TStage(NumStaeeBearb)=BStage(NumStageBearb)/(FeedRateFeas(n)*CFeed),
TSTOP=sum(TStage( 1 NurnStageBearb))+500,
start,
Resultate=[nadat nbdat_npdat],
PosAll=finar(round7_ndodat)==round(BStageEnd(NumStageBearb))),
position=PosAU( 1).
Zustand=Resultate(position,),

%Berechnung des gewichteten Abstandes von Gitterpunkten
ZustandMatnx=ones(size(GitterMatnx))*diag(Zustand),
DiffMatnx=(GitterMatnx-ZustandMatnx)/ZustandMatnx,
SumQuadVektor=DiffMatnxA2*ones(size(DiffMatnx,2),l),
Abweichung=SumQuadVektor A0 5,
%Auffinden minimaler Wert in der Abweichung
[yalue,position]=min(Abweichung),
%Die weitere Abfolge des optimalen Feedprofils einstellen und go
for TailStage=NumStageBearb+l NumStages
eval([FPpint2str(TaitStage) '=OptFeed('

int2str(position)',' int2str(TailStage)J,'])
TStage(TailStage)=BStage(TailStage)/(OptFeed(position,TailStage)*CFeed),
end

start,
%Ermittlung Perfonnance index

ifOBJFUN>PerfInd
Perflnd=OBJFUN,
PerfFeed=FeedRateFeas(n),
PerfPos=position,
end
end



161 Anhang

OptFeedRun(m,NumStageBearb)=PerfFeed,
OptFeedRun(m,NumStages+l)=PerfInd,
OptFeedRun(m,NumStageBearb+1 NumStages)=

OptFeed(PerfPos,NumStageBearb+l NumStages),
end

OptFeed=OpfFeedRun,
dispO'Abgelaufene Zeit =

'

int2str(cputime-StartTime)l),
dispft'Bearbeiteter Stage =

'

int2str(NumStageBearb)j),
end

^*************************************************************
% Start optimierung der ersten Stufe

NumStageBearb=1,
%Weist der Gittermatnx den Wert am Ende der Berarbeiteten Stufe zu
evalO'GitterMatnx' '=Zustand' int2str(NumStageBearb)',']),
TETA=TetaStages(NumStageBearb),
PerfInd=-lE33f
forn=l NumRatesFeas
%setzt Feedrate der Bearbeiteten Stufe auf konstanten Wert
eval(['FP' int2str(NumStageBearb) '=FeedRateFeas(' mt2str(n)'),'])
%setzt TStop auf die Endzeit der Bearbeiteten Stufe

TSTOP=BStage(NumStageBearb)/(FeedRateFeas(n)*CFeed)+500,
start,
Resultate=[nadat nbdat_npdat],
PosAll=finar(round7_ndodat)==round(BStageEnd(NumStageBearb))),
position=PosAU( 1).
Zustand=Resultate(position,),
%Berechnung des gewichteten Abstandes von Gitterpunkten
ZustandMatnx=ones(size(GitterMatnx))*diag(Zustand),
DiffMatnx=(GitterMatnx-ZustandMatnx)/ZustandMatnx,
SumQuadVektor=DiffMatnxA2*ones(size(DiffMatnx,2),l),
Abweichung=SumQuadVektor A0 5,
%Auffinden minimaler Wert in der Abweichung
ryalue,posiuonl=rnin(Abweichung),
%Die weitere Abfolge des optimalen Feedprofils einstellen und go
for TailStage=NumStageBearb+l NumStages
eval(['FP' int2str(TaifStage) '=OptFeed('

int2str(position)',' int2str(TailStage)'),'])
end

start,
%Ermitdung Performance index
ifOBJFUN>PerfInd

PerfInd=OBJFUN, PerfFeed=FeedRateFeas(n), PerfPos=position,
end

end

OptFeedProfil(NumStageBearb)=PerfFeed,
OptFeedProfil(NumStageBearb+1 NumStages)=

OptFeed(PerfPos,NumStageBearb+1 NumStages),
disp(['Abgelaufene Zeit =' int2str(cputime-StartTime)j),
disp(['Bearbeiteter Stage =

'

int2str(NumStageBearb)]),

forp=l NumStages
FeedName=['FP int2str(p)],
eval([FeedName '=OptFeedProfil( int2str(p)'),']),
end

displ
displ
displ
displ
displ
displ

'Abgelaufene Zeit =' int2str(cputime-StartTime)])
'Bearbeiteter Stage =

'

int2str(NumStageBearb)1),
'Volumen/Zeit Ausbeute =

'

num2str(ZVAUSB)])
'Zielfunktion =' num2str(OBJFUNyi),
'minimale TMRad =

'

int2stitTMRMIN)]),
'Zykluszeit =' num2str(CYTIME)]),
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