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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
(TMR,y). 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 TMR,4-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 TMR,4 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 allen Stufen der
Prozessentwicklung eine vorausschauende Beurteilung des
Prozessverhaltens. Zum Beispiel muss zur Beurteilung der
Prozesssicherheit das thermische Verhalten im Normalbetrieb und bei einer
Kiihlpanne abgeschitzt werden. Obwohl ausgereifte Methoden zur
Beurteilung und Optimierung der thermischen Prozesssicherheit vorhanden
sind, werden sie allgemein erst zu spét 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
Spezialitdtenchemie 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 miissen zur Optimierung die
physikalisch-chemischen Vorginge inklusive der Reaktionsfilhrung
modelliert werden. Fir 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 Kiihlkreislauf und Regelsystem beschreibt.
Die notwendigen thermodynamischen Daten sind oft aus der Literatur
verfiigbar. Kinetische Daten sind meist weder aus Literatur noch durch
Experimente leicht zugénglich.

Fiir den Einsatz auf frithen Entwicklungsstufen wurde eine Methode
untersucht, welche die Abschétzung der Eintrittswahrscheinlichkeit eines
thermischen Runaways erlaubt. Die Methode basiert auf der Abschétzung
der TMR,y (time to maximum rate under adiabatic conditions) aus
temperaturprogrammierten ~ DSC-Messungen  (differential ~ scanning
calorimetry). Da autokatalytisch ablaufende Reaktionen gesondert
betrachtet werden miissen, wurde weiter eine Methode zu deren
frithzeitigen Identifikation 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 TMRy
konnte auf dieser Datenbasis die Zuverléssigkeit der Schidtzmethode gezeigt
werden. Die Anwendung auf experimentelle Druck-Wirmestau-Versuche
und isotherme DSC Messungen zeigte eine gute Ubereinstimmung mit den
durch dynamische Simulation erhaltenen Resultaten.

Fir die Entwicklung von Semibatch-Verfahren wird eine Methodik
vorgeschlagen, welche die Optimierung auf der Basis dynamischer
Prozessmodellierung beinhaltet. Die Optimierung wird mit dynamischer
Programmierung durchgefiihrt. 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
TMR,s und eine maximal abfiihrbare Wirmeleistung im Normalbetrieb
gewihlt. Als Okonomieterm wurden die Ausbeute oder die Produktkosten
verwendet. Anhand zweier Fallbeispiele konnte gezeigt werden, dass durch
Anwendung eines modifizierten Dosierprofils eine bessere Skonomische
Leistung méglich 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 Trégheit des
Kiihlsystems und aus dem Regelungskonzeptes ergebende Dynamik. Im
betrachteten Fallbeispiel ermoglichte dies die modellbasierte Uberpriifung
der Umsetzbarkeit einer Verfahrensalternative in einen bestehenden
Betriebsreaktor und die Optimierung der Reglereinstellungen.

Anhand von Fallbeispielen konnte gezeigt werden, dass dynamische
Modellierung als sténdiger Begleiter bei einer Prozessentwicklung durch
laufende Anpassung der Modelle an die geforderte Komplexitit 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 miissen Produkte entwickelt werden, welche eine hohe Wert-
schopfung erbringen und gleichzeitig sicher und umweltvertriglich herge-
stellt, verwendet und entsorgt werden kénnen. Um konkurrenzfihig zu
bleiben, muss ein Prozess entwickelt werden, welcher das Produkt zum
gewlinschten Zeitpunkt und in gewiinschter Menge und Qualitiit verfiigbar
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 Berlicksichtigung 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 Abschitzung der Interaktionen
ermdglichen (Turney, 1990).

Zu Beginn der Entwicklungsarbeit ist die Beeinflussbarkeit des Gesamt-
systems gross, das Wissen aber noch klein (Heinzle und Hungerbiihler,
1997). Deshalb muss versucht werden, die relevanten Entscheide aufgrund
von Voraussagen liber das Verhalten des Prozesses in den Bereichen
Sicherheit, Okonomie und Okologie zu treffen. Durch eine systematische
Beriicksichtigung bereits gemachter Erfahrungen konnen schon in frithen
Phasen der Prozessentwicklung kritische Stoffe und Prozesse erkannt
werden (Mak et al., 1997). Falls noch keine Erfahrungen vorliegen, kénnen
Voraussagen mit Hilfe von Prozesssimulation gemacht werden (Kiriim et
al.,, 1997; Deerberg et al., 1996). Das der Simulation zugrunde liegende
Modell muss eine Prognose des Systemverhaltens erméglichen.

Die Leitgrossen der integrierten Verfahrensentwicklung sind Okoeffizienz,
inhdrente Sicherheit und gesellschaftliche Akzeptanz (Hungerbiihler, 1997).
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—| Energiefreisetzung |—»

[ Stofffreisetzung |

brennbarer Stoff
explosiver Stoff

Korrosion
Fehlmanipulation
undichte Verbindungen

Abb. 1-1:  Verkniipfung von Energie- und Stofffreisetzung

Das Prinzip der inhdrenten Prozesssicherheit besteht darin, das Gefahren-
potential zu eliminieren oder zu reduzieren und nicht durch zusétzliche
Schutzmassnahmen zu kontrollieren (Kletz, 1991).

Als Handlungsméglichkeiten ergeben sich grundsdtzlich eine Reduktion
oder Elimination der vorhandenen Energie- und Stoffpotentiale sowie eine
Reduktion der Ausldsewahrscheinlichkeit durch eine Erhéhung der
Fehlertoleranz des Prozesses (Hungerbiihler, 1997). In Abb. 1-1 ist der

Zusammenhang zwischen Energie- und Stofffreisetzungen dargestellt.

Bei der Produktion von Feinchemikalien stellt die Reaktivitit 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 Kithlpanne (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 Grundsétze der inhérenten Prozesssicherheit in den
Phasen Anlageprojektierung und Anlagebau umgesetzt werden kdnnen. Es
wird aber hervorgehoben, dass eine effiziente Erh6hung der inhdrenten
Prozesssicherheit nur in frithen Zeitpunkten méglich 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 frithen
Phasen der Prozessentwicklung kénnen Konflikte zwischen Okonomie und
Sicherheit besser gelost werden (Gygax, 1988). Diese Konflikte kénnen
entstehen, da z.B. durch Reduktion der Eduktkonzentrationen das Potential
und die Auslosewahrscheinlichkeit einer thermischen Explosion reduziert
werden, gleichzeitig aber die Produktivitit (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 fir die Schweiz
typischen Feinchemikalienproduktion muss das Schwergewicht jedoch auf
der Entwicklung und Optimierung der chemischen Umsetzung und der
Aufarbeitung liegen.

Zur Erreichung einer grosstmoglichen Flexibilitit, sowohl was die
Produktionsmenge als auch die Art der Produkte anbetrifft, werden
Feinchemikalien hiufig 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 Systemzustinde zu berechnen, welche eine Aussage beziiglich
der Auswirkungen im Storfall erlauben. Weiter sollen in dieser Arbeit auch
die im Normalfall auftretenden Stoff- und Energiefliisse berechnet werden,
welche zur Beurteilung der &kologischen und &konomischen 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 fithren kann, wird die Prozess-
simulation bei der Entwicklung von Batchprozessen noch kaum eingesetzt.
Im Gegensatz dazu werden fiir die Auslegung und Optimierung von konti-
nuierlichen Prozessen héufig Flowsheeting Programme eingesetzt (Aspen,
1995).

Obwohl das grundsétzliche Wissen zur Beurteilung der thermischen
Prozesssicherheit vorliegt und Methoden zur Erfiillung der Anforderungen
der integrierten Prozessentwicklung vorhanden sind, werden diese hiufig
zu spit eingesetzt. Deshalb soll in dieser Arbeit versucht werden, die
dynamische Simulation nicht erst bei der Anlagenprojektierung, sondern
bereits frither stufengerecht auf der Zeitachse der Entwicklung
anzuwenden.

1.3 Zielsetzung

In dieser Arbeit soll versucht werden, einen Beitrag zur Beurteilung der
thermischen Prozesssicherheit in frithen Zeitpunkten der Entwicklung zu
leisten. Dabei wird nur die fiir Batch-/Semibatch-Produktion notwendige
dynamische Modellierung betrachtet. Bei der Entwicklung einer
Synthesestufe miissen chemische Umsetzung und Aufarbeitung aufein-
ander abgestimmt werden. Durch eine geschickte Reaktionsfithrung kann
aber die Aufarbeitung erleichtert werden. Deshalb wird sich die vorliegende
Arbeit auf die Reaktionsfiihrung beschrénken.

Dazu miissen vorhandene Abschitzmethoden so weiterentwickelt und
iiberpriift werden, dass sie als Screening-Methoden in frithen Phasen der
Prozessentwicklung eingesetzt werden konnen. Weiter soll der Einsatz von
Simulationswerkzeugen als Mittel zur Optimierung der Wirtschaftlichkeit
unter gleichzeitiger Beriicksichtigung der thermischen Prozesssicherheit als
Randbedingung iiberpriift und erweitert werden. Die Werkzeuge zur Beur-
teilung und Optimierung der Reaktionsfiihrung sollen zu einer Entwick-
lungsmethodik ~ zusammengefiigt werden, welche durch  eine
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vorausschauende, auf dynamischen Modellen beruhende Beurteilung, zu
einer Steigerung der Effizienz in der Prozessentwicklung fithrt. Diese
Methodik und die dazugehdrenden Werkzeuge werden auf realitétsnahe
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
Anlagebau 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-Szenario beschreibende Grossen, Grundlagen der Modellerstellung.

|Kapitel 2

Erarbeitung der Modellanforderungen anhand eines Ereignisses

Welche Modelle auf den Ebenen Chemie, Verfahren und Apparatur sind
notwendig, um ein Ereignis beschreiben zu kénnen?

Kapitel 3

Ereignisabklarung anhand des Fallbeispiels Vilsmeier; Modellanforderungen zur
Erklarung des Ereignisses.

Abschéatzung des thermischen Verhaltens auf frithen Entwicklungsstufen

Sind durch temperaturprogrammierte DSC Messungen Proben mit einer hohen
Auslésewahrscheinlichkeit des thermischen Potentials erkennbar?
Ist die dazu notwendige Screeningmethode in der Industrie anwendbar?

Kapitel 4

Methoden zur Abschatzung der TMRad, Messprinzipien DSC und Dewar,
Uberpriifung einer Screeningmethode mit dynamischer Simulation, Erkennen von
Autokatalyten, experimentelle Uberpriifung mit industriellen Proben, Erweiterung
des Beurteilungsablaufes um die Screening Methode.

Verfahrensoptimierung unter Einhaltung von Randbedingungen

Mit welchen Optimierungsmethoden kénnen Dosierprofile gefunden werden,
welche zu einer optimalen Wirtschaftlichkeit unter Einhaltung von
Randbedingungen aus dem Bereich der thermischen Prozesssicherheit fiihren?
Dosierprofiloptimierung durch Regelung der TMRad, Einfiihrung in die dynamische
Programmierung, Konstruktion 6konomischer Zielfunktionen, Anwendung auf die
Fallbeispiele Sulfonierung und Etinol.

Kapitel 5

Abb. 1-2: Kapiteliibersicht. Leitfragen und Bearbeitungsschwerpunkte, erster Teil.
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Abschatzung der apparativen Anforderungen fiir die Betriebseinfiihrung

Kann durch Erweiterung des formalkinetischen Prozessmodelles um das Apparate-
modell die Dynamik des Gesamtsystems abgebildet werden?

Modellierung Apparatur inklusive Regelung, prospektive Analyse des
Systemverhaltens, Optimierung der Reglereinstellungen, Simulation von
Prozessabweichungen, Anwendung auf die Fallbeispiele Etinol und Vilsmeier.

Schlussfolgerungen und Ausblick

Kapitel 6

Wie sollen die Screeningmethode und die auf Prozessmodellen beruhenden
Abschétzungen auf der Zeitachse der Entwicklung eingesetzt werden?
Zusammenfihren der Methoden, Diskussion des vorgeschlagenen Ablaufes,
Diskussion maéglicher weiterflihrender Arbeiten.

Kapitel 7

Abb. 1-3:  Kapitelibersicht: Leitfragen und Bearbeitungsschwerpunkte, zweiter Teil.

1.5 Uberblick iiber 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 erhéltlichen Thermal Safety Tutorial.
Aus Griinden der Vertraulichkeit wurden die Fallbeispiele leicht abgedndert
und vereinfacht, so dass eine missbrauchliche Verwendung der beschrei-
benden Daten nicht méglich ist. In Abb. 1-4 ist eine Zusammenstellung der
verwendeten drei Fallbeispiele abgebildet.

Dem ersten Beispiel, im folgenden "Vilsmeier" genannt, liegt ein
tatsichliches Ereignis zugrunde. Fiir die Ereignisabkldrung wurden vom
Betrieb verschiedene Untersuchungen durchgefiihrt (Giger, 1995), welche
im Rahmen dieser Arbeit i{iberarbeitet wurden. Insbesondere wurde eine
Modellierung des Kiihlkreislaufes durchgefiihrt. Dieses Fallbeispiel wird im
Kapite] 3 verwendet, um Modellanforderungen so zu definieren, dass
Ereignisse mit einem Durchgehen der Reaktionsmasse beschrieben werden
konnen.

Das zweite Beispiel, im folgenden "Sulfonierung" genannt, ist ein
Schulungsbeispiel fiir thermische Prozesssicherheit (ESCIS, 1997).
Anhand der vorhandenen Daten wurde ein Verfahrensmodell erstellt.
Dieses wird in Kapitel 5 verwendet, um eine Dosierprofiloptimierung
durchzufiihren. Das dritte Beispiel, im folgenden "Etinol" genannt, ist ein
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Einleitung

Fallbeispiel Vilsmeier

Fallbeispiel Sulfonierung 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 Betriebseinfiihrung

Substitution des Carboxy

2 i Elektrophile Substitution Addition von

erstoff; Li
qE, i?tuei:':se% :le’\llnes actams mit Schwefeltrioxid an Monolithiumacetylid an ein
S disubstituierten Anilin 1) | €inem Nitroaromaten 4) ungeséttigtes Keton 6)
g | Erste Stufe Semibatch mit | g0y aten mit Vorlage Semibatch mit Vorlage von
£ ngniqui'gezsw\gsims?{ffz des Nitroaromaten und Monolithiumacetylid und
T ' i i
5 | thermisch initierter Batoh Dosierung von Oleum Dosierung des Ketons
é Durchfiihrung in Durchfiihrung in Durchflhrung in
8 | Mehrzweckanlage Mehrzweckanlage Monoanlage
<
S Daten von Ciba SC 2) Daten aus dem Thermal Daten von Roche 7) zur
5 | 9emessen und zur Safety Tutorial 5) Verfugung gestelit
O | Verfiigung 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 Diplomarbeit 8),
Modellierung der Apparatur
im Rahmen dieser Arbeit

Abb.

1-4:

Uberblick iiber die in dieser Arbeit verwendeten F. allbeispiele. b (Raue,

1990),% (Ciba-Geigy, 1994), ¥ (Brogle, 1995), ¥ (Streitwieser und
Heathcock, 1986),” (ESCIS, 1997), ¥ (Wiederkehr, 1988), ” (Roche,

1995), ¥ (Zechner, 1995)

sich bereits in Betriecb 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 Abschdtzung des Betriebs-
verhaltens im Kapitel 6.

Bei der Bearbeitung der Fallbeispiele miissen Fragestellungen auf den
Ebenen "Chemie", "Verfahren" und "Apparatur" gelést 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 Energiestdmen; 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 wiahrend der Entwicklungsarbeit von der
Chemie hin zur Apparatur.

Im folgenden Kapitel werden die Grundlagen der thermischen Prozess-
sicherheit und der Modellierung dargestellt. Weiter soll 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 gewdiinschtes
Produkt zum gewiinschten Zeitpunkt in gewiinschter Menge und Qualitit
verfiigbar macht. Diese Aufgabe kann durch Verfahrensverbesserungen,
neue Herstellverfahren, Einsatz anderer Rohstoffe oder anderer Betriebs-
weisen gel6st werden (Beck, 1997).

Im Entwicklungsprozess werden die Phasen Syntheseforschung, Verfah-
rensforschung, Verfahrensentwicklung, Anlageprojektierung, Anlagebau
und Inbetriebnahme sowie Betrieb durchlaufen (Abb. 2-1).

¢ Aufgabe in der Syntheseforschung ist es, ein Zielmolekiil zu definieren,
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- Zielmolekil
forschung
Verlahrens- |- Qe

orsch
forschung Chemie der Stufen

Vertahrens- |- B e

entwicklung | Zeitiche Verhéltnisse

Optimierung - Apparative Anforderungen

- Verfahrensschema
Anlage- b .

projektierung Prozessfhesst?l!d (B&I)

. - - Apparatespezifikationen
Dimensionierung | _ MSRT Konzept
Anlagebauund |~ :A%pr)]igzt:disposition

tri e |-
Inbe rl.el.)nahm - Arbeitsplatzbeschrieb

Realisierung - Betriebsvorschrift

. - Produktivitat
Betrieb - Unterhalt

- Betriebsoptimierung

Abb. 2-1:  Charakterisierung der Stufen der Prozessentwicklung.
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In der Verfahrensforschung muss aufgrund von Literatur, Erfahrung
aus dhnlichen 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 Durchfiihrbarkeit im
Betriebsmassstab anzupassen. Im Fall der geplanten Einfiihrung 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 fiir 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 iibertragen, 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 fir die Montage festgelegt. Parallel dazu miissen 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 durchgefiihrt werden. Dies fiihrt 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
Problemlésungszyklus angegangen (Van Gigch, 1991).



" Charakterisierende
Alternative 1 Analyse —{ Attribute J—‘

Synthese

|

|

[

|

|

— |
Altemativej——- Analyse Charik;ggﬁltzrendeJ_ |
|

|

|

!

|

|

|

]

|

Problemstellung

Entscheidungs- Bewertung
modell und Auswahl

Problemformulierung

Auswertung -—( Ldsung j {

EINGANG AUSGANG

Abb. 2-2:  Emtwicklung als iterativer Problemlosungsprozess (Van Gigch, 1991).

Zur Beurteilung des Prozesses miissen die Sicherheit, die Beeinflussung der
Umwelt, die Investitions- und Betriebskosten und das Betriebsverhalten
beriicksichtigt werden (Mc Brien et al., 1993). Das Betriebsverhalten
umfasst unter anderem die Robustheit (Stabilitdt auf Abweichungen) und
die Flexibilitdt (Anpassbarkeit bei sich verdndernden Rahmenbedingungen).

2.2 Modellierung

Ein Modell ist ein abstraktes Abbild der Realitiéit. Dabei soll das Modell eine
Prognose des Verhaltens des abgebildeten Systems in einer gewissen
Umgebung ermdglichen. Dies ist speziell von Interesse, sobald Aussagen
iiber ein System gemacht werden miissen, 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 soll ein Modell nur gerade so ausfiihr-
lich sein, um mit annehmbarer Genauigkeit eine Voraussage innerhalb der
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erreichbaren Betriebsbedingungen zu gewihrleisten. Im Laufe der Prozess-
entwicklung dndert sich sowohl die Art der gewiinschten Voraussagen als
auch die erwiinschte Genauigkeit. Dies fiihrt zu unterschiedlichen Modell-
tiefen auf den verschiedenen Entwicklungsstufen.

Grundsitzlich kann zwischen empirischen und theoretischen Modellen
unterschieden werden (Marquardt, 1995). Bei einem empirischen Modell
werden beobachtete Ein- und Ausgabegréssen mit Hilfe eines unstruktu-
rierten mathematischen Modells korreliert, um einen Zusammenhang
zwischen den wesentlichen Ein- und Ausgabegrssen 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 miissen im Rahmen eines Deduktionsprozesses
abgeleitet werden. Dieses strukturierte Modell enthélt neben den Ein- und
Ausgangsgréssen auch die inneren Systemzustinde und kann deshalb zur
Erkldrung von Verhalten und Funktion des Systems herangezogen werden.

Zur Modellerstellung miissen 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 Vorgénge, mit welchen das reale System
beschrieben werden soll. In einer zweiten Phase (Modellbildung) werden
die zu betrachtenden physikalisch - chemischen Vorginge 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) miissen die
verbleibenden strukturellen und parametrischen Unsicherheiten bereinigt
werden. Dies geschieht durch Anpassen der Modellparameter und
anschliessendem Vergleich der Anpassung verschiedener Modellvarianten.
Das resultierende Modell soll noch durch Vergleich mit experimentellen
Werten, welche nicht fiir die Modellerstellung verwendet wurden, validiert
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werden. Die letzte Phase umfasst einerseits die Anwendung des Modells
z.B. fuir 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 fiir andere Systeme
verwendet werden kénnen.

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 Kihlpanne gestoppt
wird (Serra et al., 1997).

Die Grundlagen fiir das Runaway-Szenario sind die Massen- und
Energiebilanzen beim adiabaten Ablaufen einer exothermen bimolekularen
Reaktion je 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 Wirmebilanz ergibt sich aus der Leistung der chemischen Reaktionen
und der physikalischen Vorgénge (z. B. Strahlung, Kristallisation, Durch-
mischung, Schmelze), aus dem Wirmeaustausch iiber Heiz/Kithimantel,
aus der Energieabfuhr durch Verdampfung, aus dem Energieeintrag durch
den Riithrer und aus dem Energieein- und Energieaustrag durch Zu- und
Abstrome. Werden Wirmeverluste durch physikalische Vorginge ver-
nachldssigt, und die mittlere Wirmekapazitit c, als im betrachteten
Temperaturintervall konstant angenommen, ergibt sich Gleichung (2-1)
(Ingham et al., 1994).
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Temperatur
b
MTZR
ATad ZR
MTSR 4
4Tad SR Standard
Reaktion
Tp
Normal-
4 verlauf

Normaler | Erwédrmung durcl

) Zeit
Prozessverlauf | Standardreaktion

Kuhlpanne

Abb. 2-3:  Runaway Szenario (Stoessel, 1993a). T,= Prozesstemperatur,
MTSR=maximal erreichbare Temperatur durch Ablaufen der
Standardreaktion, MTZR=maximal erreichbare Temperatur durch
Ablaufen der Zersetzungsreaktion, AT 4 sg= adiabate
Temperaturerhohung durch die Standardreaktion, AT zz= adiabate

Temperaturerhohung durch die Zersetzungsreaktion.

(Fein*Tein-Faus* Trm) *Prv™ Cprm + VRM*zri(CaT)*('AHR.i) + U*A*(TyTrw)+W
dTRM _ i

dt (Vrm™*pryv*Cprm)

(2-1)

Vru steht fiir das Volumen der Reaktionsmasse in m?, pru fur die Dichte
in kg m, Cpry flir die mittlere Wirmekapazitét in J kg" K, Try fir die
Temperatur der Reaktionsmasse in K, F;, flir den Zufluss und F, fiir den
Abfluss in m® s”', T, fiir die Temperatur des Zustromes in K, r; fir die
Reaktionsgeschwindigkeit der Reaktion i in mol m> s, AHg; fir die
Reaktionsenthalpie der Reaktion i in J mol”, U fiir den Wirmedurchgangs-
koeffizienten in W m™? K'', A fiir die Austauschfldche in m?, Ty fir die
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Temperatur des Kiihlmediums im Mantel in K und W fiir 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 Wirmeabfuhr kann eintreten durch einen Ausfall des
Wirmetrdgers, durch eine Abnahme der Wirmeaustauschfliche oder
durch eine Abnahme des Wiarmedurchgangskoeffizienten aufgrund von
Riihrerausfall, Verkrustungen oder Viskositétserhhungen. Eine Erh6hung
der Wirmeleistung kann eintreten durch Reaktandenakkumulation aufgrund
zu grosser Dosiergeschwindigkeit, durch Konzentrationserhthungen auf-
grund Verdampfung, durch Zunahme der Phasengrenzfliche, durch
inhdrente Systemeigenschaften wie eine hohe Sensitivitit gegeniiber
Verunreinigungen oder durch die unbeabsichtigte Vermischung von
Stoffen, welche heftig miteinander reagieren (Gustin, 1995). Weiter kann
durch eine ortliche TemperaturerhShung eine unerwiinschte Zersetzung
ausgelost werden (Gygax, 1988).

In sehr frithen 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 méglich miissen aber experimentelle Methoden eingesetzt
werden (Gygax, 1990).

Aufgrund des Runaway-Szenarios (Abb. 2-3) miissen zur Beurteilung der
thermischen Sicherheit eines Prozesses die in Tab. 2-1 dargestellten Fragen
beantwortet werden (Gygax, 1988).

Diese Fragen kénnen gegliedert werden in eine Beurteilung des Normal-
betriebs beziiglich Warmeleistung gr(t) und Systemzustand (Konzentration
c(t), Temperatur T(t)) als Funktion der Zeit und in eine Beurteilung des
Potentials (ATaqsr, ATaqzr) und der Dynamik der Warmefreisetzung (Atgg,
Atzg) im Falle einer Kiihlpanne. Die Kenntniss des Systemzustandes ist
notwendig, da das Potential und die Dynamik im Falle einer Kiihlpanne
davon abhéngig sind.
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Tab. 2-1:  Beurteilung der thermischen Sicherheit mit dem Runaway Szenario.

Wie gross ist die Warmeleistung g, der Reaktionsmasse als Funktion der Zeit
t, welche durch das Warmeaustauschsystem im Normalverlauf abgefihrt
werden muss ?

Wie gross ist die maximale Temperatur (MTSR), welche beim adiabaten
Durchgehen der erwiinschten Reaktion erreicht werden kann ?

Zu welchem Zeitpunkt im Prozessablauf filhren adiabate Verhaltnisse zum
maximalen MTSR ?

In welcher Zeit Atg, wird durch das adiabate Ablaufen der erwlinschten Reak-
tion die MTSR erreicht ?

Wie gross ist die Temperaturerhéhung AT, ,, welche beim adiabaten Ablauf
der Zersetzungsreaktionen eintritt, und welches sind die Konsequenzen ?

In welcher Zeit At,; wird durch das adiabate Ablaufen der unerwiinschten
Zersetzungsreaktionen eine Temperaturerhbhung von AT, . erreicht ?

Der adiabate Temperaturanstieg AT,qzr der Zersetzungsreaktion lasst sich
durch Gleichung (2-2) beschreiben.

cze; * (-AHzg))

1

_ Q= _
ATwzr = T T o
p.RM pRM = PRM

(2-2)

Qgr ist die spezifische Reaktionswirme der Zersetzung in J *kg™! und Cp.RM
die Wirmekapazitit der Reaktionsmasse in J*kg'*K™'. Die spezifische
Reaktionswirme ergibt sich aus der Summe der Konzentrationen cz; der
sich zersetzenden Stoffe in mol*m?, den entsprechenden Reaktions-
enthalpien AHzg; und der Dichte pry in kg*m™.

Fiir den adiabaten Temperaturanstieg der erwiinschten Reaktion AT,qsg
ergibt sich sinngeméss:
fé{R*dt qu*dt

0 t
ATad,SR = XAcc(t) * =
Cp.RM Cp,RM

(2-3)

qr steht flir die Wirmeleistung der Standardreaktion in W und fiir den
Grad der Akkumulation X, gilt:
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t

félR*dt .
Xace() = 1 - 2 (2-4)

j qr*dt

0
Diese Grossen lassen sich z.B. in einem Reaktionskalorimeter (Regenass,
1977) dir:kt messen. Der Gebrauch dieses Instrumentes hat sich bewéhrt
(Hoppe, 1992). Zu beachten gilt es allerdings, dass bei komplexeren, iiber
mehrere Schritte ablaufenden Reaktionen bei der Messung als Semibatch-
verfahren die Dosierung zu verschiedenen Zeitpunkten unterbrochen wer-
den muss, um so die noch vorhandene Wirme direkt messen zu kénnen
(Stoessel, 1995). Anhand von Fallbeispielen wurde das Vorgehen fiir
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, ldsst sich die adiabate Temperaturerh6hung der Standardreaktion
berechnen als

Y Ciim;i * (-AHg;)

AT, gsr =— (2-5)

CprM ¥ PrM
Ciim,i 1St die im Unterschuss vorliegende, d.h. fiir die Reaktion i limitierende
Konzentration in mol/m® eines in der Reaktion i notwendigen Reaktanden
und AHy; die Reaktionsenthalpie der i-ten Reaktion in J*mol™.

Zur Beschreibung der Dynamik der Zersetzungsreaktion miissen die
Wirme- und Stoffbilanzen fiir den adiabaten Fall integriert werden. Fiir
komplexere Systeme konnen dabei keine analytischen Losungen gefunden
werden. Fiir den einfachen Fall einer Reaktion nullter Ordnung kann fiir die
Zeit, in der die Zersetzungsreaktion unter adiabaten Bedingungen abliuft,
Gleichung (2-6) hergeleitet werden (Frank-Kamenetskii, 1969; Townsend
und Tou, 1980). Eine Herleitung findet sich im Anhang AS5.
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* * T2
Atgg = R*corm * Ty” (2-6)
qzr(To) * Euzr

R steht fiir die universelle Gaskonstante in J*mol'*K™, ¢, ry flir die Wir-
mekapazitit der Reaktionsmasse in J*kg'*K™, T, fiir die Starttemperatur
in K, ab der adiabate Bedingungen herrschen, qzr(To) fir die Wirme-
leistung der Zersetzungsreaktion bei Tg in W und E,zz fiir die Arrhenius
Aktivierungsenergie der Zersetzungsreaktion. Diese Zeit Atzg wird als
TMR,4 bezeichnet (Time to Maximum Rate under adiabatic conditions), da
fiir grosse AT,y die Wendetangente an T(t) praktisch bei T = Ty + ATqq
liegt. Die TMR,q ldsst sich mit geeigneten Apparaturen (ARC, Dewar) auch
direkt messen (Grewer, 1994).

Fiir die Beschreibung der Dynamik des adiabaten Temperaturverlaufes bei
der erwiinschten Reaktion kann im Normalfall keine analytische L&sung
gefunden werden. Da aus Griinden der Effizienz die erwiinschte Reaktion
aber mit so grosser Leistung wie mdglich gefahren wird, ist Atgr im
Normalfall gegeniiber TMR,4 vernachlédssigbar klein. Bei der Beurteilung
der Dynamik eines Durchgehens der Reaktionsmasse wird deshalb
tiblicherweise nur TMR,4 betrachtet.

Die Beschreibung des Zustandes und der Wirmeleistung im Normalbetrieb
ergibt sich aus der Losung der das System beschreibenden Stoff- und
Energiebilanzen. Die Stoffbilanzen setzen sich dabei aus Termen flir die
chemischen Reaktionen sowie fiir Zu- und Abstrémen zusammen
(Soroush und Kravaris, 1993a). Diese sind nur numerisch zu losen.
Experimentell ldsst sich die Wérmeleistung direkt und die Konzentrationen
mit entsprechenden analytischen Zusatzgeriten wie FTIR in einem
Reaktionskalorimeter messen (Landau et al., 1995).
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Tab. 2-2: Beurteilung des thermischen Risikos aufgrund einer Klassierung von
Tragweite und Wahrscheinlichkeit (Stoessel, 1993a).

Tragweite Wahrscheinlichkeit
Gross AT,,>200 K TMR,,<8h
Mittel 50 K < AT,, < 200 K 8h<TMR,,<24h
Klein AT, <50K TMR,;>24h

Zur Beschreibung des thermischen Risikos kann als Mass flir die Wahr-
scheinlichkeit TMR,q und als Mass fiir die Tragweite AT,y verwendet
werden. Fiir eine einfache Beurteilung hat sich die in Tab. 2-2 aufgelistete
Klassierung bewihrt (Stoessel, 1993a).

Die Grundsitze fiir die Verbesserung der inhdrenten Sicherheit sind in
Tab. 2-3 angegeben (Kletz, 1991).

Nach dieser groben Ubersicht iiber 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 fiir die einzelnen Entwicklungsstufen zu formulieren.

Tab. 2-3:  Grundsditze fiir die Verbesserung der inhdrenten 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 | Auslegung der Prozesse so, dass bei Stérungen die Aus-
Auswirkungen: wirkungen langsamer und schwacher eintreten.
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3. Erarbeitung der Modellanforderungen
anhand eines Ereignisses

3.1 Einfuhrung

Die Prozesssimulation bietet die Moglichkeit, das Verhalten eines geplanten
Prozesses in den Bereichen Sicherheit, Okonomie und Okologie voraus-
schauend abzuschdtzen. Um die Simulation stufengerecht einsetzen zu
kénnen, miissen die zur Beschreibung des System-Endzustandes notwen-
digen Modelle vorgéngig 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 Erklérung des Ereignis-
ablaufes notwendigen Modelle ermittelt werden.

Das Fallbeispiel wurde von der Ciba zur Verfiigung gestellt und im Rahmen
dieser Studie aufgearbeitet (Ciba-Geigy, 1994; Keller, 1995). Die Verfah-
rens- und Apparatedaten wurden aus Vertraulichkeitsgriinden so abge-
dndert, dass eine missbriuchliche Verwendung nicht méglich 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 wihrend der Prozessentwicklung einsetzbar sind. Aus den
Modellen ergeben sich auch die wihrend der Prozessentwicklung zu er-
mittelnden Daten.
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3.2 Ereignisbeschreibung

Das Herstellverfahren eines Farbstoffzwischenproduktes sollte in eine
Mehrzweck-Batchanlage eingefiihrt werden. Das Produkt dieses Ver-
fahrens wurde schon seit lingerer Zeit in derselben Firma in einer anderen
Anlage hergestellt. Erst kurz vor der Transferierung der Herstellung in die
neue Anlage wurden noch Verfahrensénderungen erfolgreich eingefiihrt.

Bei der Betriebseinfihrung dieses Farbstoffzwischenproduktes in der
neuen Anlage kam es zu einem Ereignis. Dabei trat ein Teil der Reaktions-
masse in das Produktionsgebdude 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 Kihl-/Heizsystem bestand aus
einem mit Warmetriigersl gefiillten Doppelmantel und einem mit Wasser
gekiihlten Wiarmetauscher fiir die Kihlphasen. Zusitzlich bestand die
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0 5000 10000 15000 20000 25000
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Abb. 3-1:  Gemessener Verlauf der Manteltemperatur (—), der Innentemperatur
(- - -) und der Sollinnentemperatur (—) beim untersuchten Runaway-
Ereignis (Ciba-Geigy, 1994).
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Maglichkeit, Heissol aus einem zentralen Tank fiir die Aufheizphasen in
den Kreislauf einzuleiten. Die Prozesstemperatur wurde iiber eine Kaskade
geregelt.

Beim Ereignis konnte die Reaktortemperatur trotz intensiver Kithlung nicht
auf dem Sollwert von 95 °C gehalten werden. Die Temperatur erreichte
einen Wert von ca. 150 °C, auf dem sie wihrend rund 1.5 Stunden blieb.
Danach erhéhte sich die Temperatur explosionsartig, was zum Austritt von
Reaktionsmasse in das Produktionsgebdude und zu Apparateschiden
filhrte. Die Auswertung der Messschreiber und die Uberpriifung der
Betriebsvorschrift ergaben keine Fehlfunktion der Apparaturen und keine
durch menschliches Versagen hervorgerufene Abweichungen von der
Betriebsvorschrift. Auch die Uberpriifung 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
unerwiinschte Zersetzungsreaktionen auf (Abb. 3-2). Die erste Haupt-
reaktion (A) ist die sehr rasch ablaufende exotherme Bildung des Vilsmeier-
komplexes (II1) 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:  Hauptreaktionen 4) Bildung Vilsmeierkomplex und B) Substitutions-
reaktion mit Bildung des erwiinschten Produktes.

Die Reaktionsgeschwindigkeit der Vilsmeierkomplexbildung r; ist je erster
Ordnung in Lactam und Phosphoroxichlorid; diejenige der Produktbildung
r, ist pseudoerster Ordnung beziiglich des Vilsmeierkomplexes (Ciba-
Geigy, 1994). Die Zersetzungsreaktionen des Vilsmeierkomplexes und des
Produktes werden als Reaktionen erster Ordnung angenommen
(Gleichungen 3-1 - 3-4).

=k * exp[ R f TRMJ [Lactam] * [POCl;] @3-
1, =ky. * exp ( A f";m] [Anilinderivat] (3-2)
r; = ks, * exp (— R f ",;RM) * [Vilsmeierkomplex] (3-3)

ry = kg, * exp (— R P To ] [Produkt] (3-4)
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3.3.2 Verfahren
Das Einkesselverfahren besteht vereinfacht aus folgenden Schritten:

o Abdestillieren eines aus der Herstellung des vorgelegten acetylierten
N,N-Dialkyl-Anilin (IV) stammenden Koppelproduktes.

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

e Zudosieren von POCI; (I1) (160 % Uberschuss), so dass die Innen-
temperatur mit Mantelkiihlung zwischen 60° und 70°C gehalten werden
werden kann (Dauer ca. 1.5 Stunden). Dabei bildet sich der Vilsmeier-
komplex (IH)

e Aufheizen der Reaktionsmasse innert 30 Minuten auf 95 °C. Dabei
startet die Bildungsreaktion des Produktes (V)

e Ausriihren bis der Vilsmeierkomplex vollstindig zu Produkt (V) umge-
setzt ist.

3.3.3 Apparatur

In Abb. 3-3 ist das vereinfachte R&I Schema der verwendeten Apparatur
dargestelit. Es handelt sich um einen emaillierten Doppelmantelriihrkessel,
dessen Innentemperatur Tgy iiber eine Kaskade auf den Sollwert Tryset
geregelt wird. Der Primérkreis ist als Proportionalregler geschaltet und der
Sekundérkreis als Proportional-Integralregler. Zum Heizen kann Heissél aus
einer zentralen Versorgung in den Kiihlkreislauf eingeleitet werden. Zum
Kiihlen wird das Wirmetrdgerd! durch einen mit Flusswasser gekiihlten
Warmetauscher umgeleitet. Die Manteltemperatur ist begrenzt, so dass die
maximale Differenz zwischen Mantel und Reaktorinhalt 90 °C betrégt.

Die Regeldifferenz des Primérkreises RD(Try) (Gleichung 3-7) wird durch
Multiplikation mit dem Absolutwert dieser Regeldifferenz quadratisch ver-
arbeitet (Gleichung 3-5). porwm ist dabei der Arbeitspunkt des Reglers und
Keru die Verstirkung. Aus Stellgrosse des Primérkreises Tyreg ergibt sich
die Regeldifferenz (Gleichung 3-8) fiir den Sekundérkreis. Die Stellgrésse
des Sekundédrkreises ist die Ventilstellung Lp  der Bypass-Leitung
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Abb. 3-3:  Vereinfachtes R&I Schema der verwendeten Apparatur. (R = Reaktor,
W = Flusswassergekiihlter Wirmetauscher, P = Pumpe,
Tris = Temperatur der Reaktionsmasse, Ty;= Manteltemperatur,
Truset = Sollwert der Temperatur der Reaktionsmasse)

(Gleichung 3-6). poxs ist der Arbeitspunkt, K. die Verstarkung und 7;15
die Nachstellzeit des Sekundérkreises des Kaskadenreglers.

Tumreg = porm + Kerm *RD(Trum)* | RD(Tru) | ¢ (3-5)
L = pows + Kers RD(Ty) + oS24 /RD(Ty )t (3-6)
RD(Tgrm) = Trmset - Trm 3-7)
RD(Tw) = Turegler - T (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
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Enthalpien der moglichen Reaktionen. In Abb. 3-4 sind die Konzentrations-
verldufe 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 lduft 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 erwiinschten Reaktion zur Zersetzungsreaktion ist fliessend. Sowohl
der Vilsmeierkomplex als auch das gewlinschte Produkt konnen sich
zersetzen. Im folgenden wird als Zersetzungsreaktion die Summe dieser
beiden unerwiinschten Reaktionen bezeichnet.
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Abb. 3-4:  Verldufe der Anzahl Mole im simulierten Sollablauf des Verfahrens.
(A: dquimolare Dosierung POCI;, B: Ende Dosierung POCI;,
D: Ende Heizrampe, — Anilinderivat, — — Phosphoroxichlorid,
- - - Vilsmeierkomplex, — + — Produkt)
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Abb. 3-5:  Gemessene temperaturprogrammierte DSC der Reaktionsmasse vor Start
der Temperaturrampe und nach volistindigem Ablaufen der Haupt-
reaktionen nach dem Ausriihren (— Wdrmeleistung, — « — Basislinie).
(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 AT, sg von 152 °C, woraus ein MTSR von 247 °C folgt.
Weiter ergibt sich fiir die Zersetzung der Endreaktionsmasse ein AT,qzr
von 343° mit einer TMR,q4, 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 POCl; durchiduft die MTSR ein Maximum.
Dieses ergibt sich zum Zeitpunkt der vollstindigen Umsetzung des vorge-
legten Lactams aufgrund der hohen Konzentration an Vilsmeierkomplex
und Anilinderivat. Danach nimmt die Konzentration durch die Verdiinnung
mit dem im Uberschuss zugegebenen POCI; 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: dquimolare Dosierung POCl;, C: Beginn Heizrampe,
D: Ende Heizrampe, — Anilinderivat, - - - Vilsmeierkomplex,

MTSR, = = Innentemperatur)

— - — Produkt, — - - — Volumen,

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
POCI;-Dosierung und am Ende der Autheizphase 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 Wirmeleistung am Ende der Heizrampe
erreicht. In Abb. 3-7 ist diese maximale Wirmeleistung als Funktion der
Endtemperatur der Rampe dargestellt (Semenow Diagramm). Diese
maximale Wirmeleistung wurde ermittelt, indem Simulationen mit
verschiedenen Rampenendtemperaturen durchgeflihrt wurden.
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Abb. 3-7:  Semenow Diagramm fiir das betrachtete System am Ende der Heizrampe.
(— Wdrmeleistung der Reaktionsmasse, — Wdrmeabfuhr durch Man-
tel, - - - Warmeabfulr bei der kritischen Manteltemperatur Tyyji=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 Kithimediumtemperatur
Twmrit von 341 K. Die entstehende Reaktionswirme kann also ab einer
Kiihimanteltemperatur von 341 K nicht mehr vollstdndig abgefiihrt werden,
was zu einem Durchgehen der Reaktionsmasse fiihrt. Daraus lasst sich
iiberschlagsmissig die im Wirmetauscher notwendige Kiihlwasser-
temperatur Tgw i errechnen, welche nicht iiberschritten 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 Warmedurchgangskoeffizienten
U die Sensitivitdt der kritischen Kiihlmediumtemperatur im Mantel Ty it
und der kritischen Innentemperatur Try kit 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 erklért
werden.
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Tab. 3-4: Sensitivitdt der kritischen Innentemperatur Try i , der kritischen Kiihl-
mediumtemperatur Ty, und der kritischen Kaltwassertemperatur im
Warmetauscher Tiwiy auf Anderungen des Wdirmedurchgangs-
koeffizienten U.

UWmK™ | Taya K] T (K] T [K]
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 beriicksichtigt. 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 Kithlung des Kreislaufols mit Flusswasser erreicht
werden konnen.

3.4.4 Dynamisches Verhalten des Gesamtsystems

Die Tréagheit des Kiihlsystems ldsst sich durch die Sprungantwort der
Mantel- und der Innentemperatur auf eine Anderung der Ventilstellung des
Wirmetrdgereinlaufs in den Warmetauscher darstellen. Als Vergleich zur
Kiihlkurve des betrachteten Olkreislaufes ist in Abb. 3-8 die Kiihlkurve
eines Druckwasserkreislaufes eingetragen. Aufgrund der in Anhang A2
gegebenen Daten flir einen druckwassergekiihlten und einen &lgekiihlten
Reaktor und der Annahme einer inerten Reaktionsmasse lassen sich diese
Kiihlkurven leicht simulieren. Es wird deutlich, dass das verwendete olge-
kiihlte System eine lange Kiihlzeit hat.
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Abb. 3-8:  Simulierte Sprungantwort der Mantel- (- -) und der Innentemperatur (—)
auf eine Anderung des Durchflusses durch den Wermetauscher im Fall
des betrachteten Olkreislaufes (diinn) bzw. des Kaltwassereinlaufes im
Fall des Druckwasserkreislaufes (fett).

Die Dynamik des Gesamtsystems wird zusitzlich noch von der Regelung
beeinflusst. In Abb. 3-9 sind die aus der Simulation des Gesamtsystems
resultierenden Verldufe mit dem verwendeten quadratischen Algorithmus
und als Vergleich dazu die resultierenden Verldufe ohne Multiplikation mit
dem Absolutwert der Regeldifferenz dargestellt. Die verwendete Regler-
einstellung fiihrt aufgrund des fehlenden Integralanteils im Primérkreis 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 inhdrente Systemfehler und nicht durch
eine dussere Storgrosse ausgeldst worden sein. Aufgrund des durch die
Art der Chemie und des gewdhlten Verfahrens grossen thermischen
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Abb. 3-9:  Einfluss des Regelalgorithmus auf die Manteltemperatur (——), die
" Innentemperatur (—) und den Sollwert der Innentemperatur (- - -). (fett:
verwendeter quadratischer Algorithmus, diinn: iiblicher Algorithmus ohne
quadratische Beriicksichtigung der Regeldifferenz)

Potentials ist der Prozess als inhdrent unsicher einzustufen. Bereits eine
geringe Temperaturiiberschreitung kann zu einer Auslosung dieses
Potentials fithren (Vgl. Abb. 3-9).

Der gewihlte Regelalgorithmus fiihrt zu einer geringen Uberschreitung der
Reaktorsolltemperatur in der Aufheizphase. Da das Kiihlsystem aufgrund
der relativ kleinen Menge an kaltem Ol im Kiihler recht trige reagiert und
der Wirmeiibergang zum Wirmetrsgerdl schlecht ist, reicht diese Uber-
schreitung aus, das System in einen instabilen Zustand zu bringen. Deshalb
konnen die Trigheit des Kiihlers, der schlechte Warmeiibergang zum
Wirmetrigersl und der zu einem Uberschwingen fithrende Regelalgo-
rithmus als ausldsende Ursachen fiir das Ereignis bezeichnet werden.

In der Literatur werden immer wieder Ereignisursachen diskutiert. Zum
Beispiel nennt Barton als Hauptursachen flir thermische Explosionen das
Fehlen eines tieferen Versténdnisses der Prozesschemie und der Thermo-
dynamik, eine unzureichende Auslegung der Wirmeabfuhr, ein unange-
passtes Mess- und Regelsystem sowie unangepasste Betriebsvorschriften
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(Barton et al., 1989). Zur Vermeidung dieser Fehler miissen das thermi-
sche Verhalten des Reaktors und der Reaktionsmasse, die Auswirkungen
des Wirmeaustausches auf den Reaktor und die peripheren Apparate, wie
auch die Stabilitéit 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-
geschdtzt werden, wie sich die Festlegung eines Prozessparameters auf
das Verhalten des Gesamtsystems auswirkt. Dies ist nur méglich durch die
Beschreibung des ganzen Systems mit einem theoretischen Modell.

Aus der Ereignisabkldrung ergeben sich die in Abb. 3-10 aufgelisteten
Fragestellungen, zu deren Bearbeitung in den entsprechenden Entwick-
lungsphasen adédquate Methoden vorhanden sein miissen.

In der Verfalrensforschung miissen Methoden vorhanden sein, mit denen
rasch das thermische Potential von Reaktionsmassen abgeschitzt 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
friihen Zeitpunkten in der
Entwicklung

Verfahrensi

entwicklung

Wie kdnnen die Auswirkungen von
Verfahrensénderungen auf den
Verlauf von Konzentrationen und
Warmefltissen beurteilt werden ?

= Optimierung durch paraliele
Beriicksichtigung der Okonomie
und der Sicherheit.

Anlageprojektierung

Wie kann der Einfluss der Apparatur
auf das Verhalten des
Gesamtsystems beurteilt werden ?

=> Apparateauslegung und Entwurf
der Reglerkonzepte

Abb. 3-10: Problemstellungen, zu denen neue Methoden entwickelt werden miissen

und mogliche Anwendungen solcher Methoden.
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Vorhandensein geeigneter Alternativen vermieden werden.

Methoden, welche in der Verfahrensentwickiung die Auswirkungen von
Anderungen der Prozessparameter auf das thermische Verhalten des Ver-
fahrens voraussagen, kénnen der Optimierung von Betriebsbedingungen
dienen. Damit konnen Systemzustinde 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, kénnen bei der Anmlageprojektierung Apparate dimensioniert
oder die Eignung bereits vorhandener Apparate {berpriift werden.
Ebenfalls koémnen die Auswirkungen von Anderungen an
Prozessparametern auf den Ebenen Chemie, Verfahren, Apparatur und
Regelparametern auf das dynamische Verhalten des Gesamtsystems
abgeschitzt werden.

Diese Anforderungen lassen sich durch Simulationen auf drei unter-
schiedlich tiefen Modellierungsebenen erfiillen (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 frithen Entwicklungsstufe kann dieses aber nur
abgeschétzt werden. Hier werden noch keine Apparatedaten benétigt. Ein

Abgebildetes System Modellantworten
3o geschlossenes System ohne ; "
< ntial & D er Zersetz
E 2 | Stoff- und Energieaustausch Potenti ynamik der Zersetzung
[
LN : "
T 2 | Phys.-chem. Vorgénge inklusive| ~ Konzentrationsverlauf unq Wa_rmefluss
c : .
3 3 | Stoff- und Energieaustausch ba3|er.end auf For.malklnetlk mit
=90 Reaktionsenthalpien
F‘l, ‘; Dynamisches Verhalten des - Beschreibung der sich aus apparativer
B § | Gesamtsystems inklusive Umsetzung inklusive Regelungssystem
= 4§ | Mess- und Regeleinrichtung ergebenden Systemdynamik

Abb. 3-11: Beschreibung der Modellebenen zur prospektiven Beurteilung eines
Prozesses.
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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 Apparatetriigheiten 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 kdnnen die Auswirkungen dieser im
Rahmen der Optimierung vorgeschlagenen Anderungen prospektiv abge-
schitzt werden. Dadurch werden beziiglich den in Abb. 3-10 aufgelisteten
Fragestellungen Fehlentscheidungen aufgrund mangelhafter Untersuchung
der Auswirkungen reduziert. Fiir die Beurteilung eines Prozesses in frithen
Stadien ist zudem von Bedeutung, die mdogliche optimale Skonomische
Leistung im Betrieb vorherzusagen. Dazu braucht es Optimie-
rungsmethoden. Eine Problematik dabei ist die Beschaffung der modell-
beschreibenden Daten zu moglichst frithen Zeitpunkten: Diese sollten mit
vernlinftigem 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 iiberpriift und erweitert werden. Im
Kapitel 4 wird zuerst eine Beurteilungsmethode fiir das thermische Risiko
vorgestellt. Diese eignet sich speziell fiir den Einsatz in der Verfahrens-
forschung, da sie eine rasche Beurteilung verschiedener alternativer Syn-
thesewege ermdglicht. Im Kapitel 5 wird eine Optimierungsmethode vor-
gestellt und an Fallbeispielen angewendet, welche fiir 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 fiir 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 frilhen Entwicklungsstufe miissen Entscheidungsgrundlagen fiir
die Verwendung von Stoffen und Reaktionsmischungen geschaffen wer-
den. Stehen diese Entscheidungsgrundlagen schon auf einer frithen
Entwicklungsstufe zur Verfiigung, 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 abzuschitzen. Wichtig ist, dass die realen Reaktionsmassen
verwendet werden, da schon geringe Abweichungen in der
Zusammensetzung zu einem anderen thermischen Verhalten fiihren kénnen
(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 ldsst sich durch die Trag-
weite und die Wahrscheinlichkeit ausdriicken. Geméss dem Runaway-
Szenario (Stossel, 1993a) kann die Tragweite durch die adiabate
Temperaturerhhung AT,y beschrieben werden; die Wahrscheinlichkeit
entspricht der Zeitdauer bis zur maximalen thermischen Leistung unter
adiabaten Bedingungen (TMR,4). In der Literatur sind verschiedene kalori-
metrische Methoden zur Ermittlung dieser Werte aufgefiihrt (Grewer,
1994).

Als erstes gilt es die Tragweite einer moglichen Zersetzung zu bestimmen.
Dazu wird die Reaktionsenthalpie der unerwiinschten 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 AT, liber einem gewissen, als kritisch bewerteten
Wert  liegt, muss auch die TMR, als Mass fir die
Eintrittswahrscheinlichkeit ermittelt werden. Falls dann auch TMR,4 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 fiir die Tragweite wird hiufig ein AT,3 von 50 K
vorgeschlagen (z.B. Steinbach, 1995). In der Industrie wird iiblicherweise
ein Wert fiir TMR,4 zwischen 10-24 Stunden akzeptiert (Stoessel, 1993a).
Dadurch ist geniigend Zeit fiir Gegenmassnahmen vorhanden und der Wert
entspricht bei einem 20 m® Kessel ungefihr der Abkiihlzeit. Die zur
Abschitzung von TMR,4 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 Fillen zu erkennen, werden in der Industrie hiufig Schétz-
methoden angewendet. Damit kann in vielen Fillen auf eine weitergehende
Untersuchung verzichtet werden. Die Abschitzung der TMR,4 muss kon-
servativ sein, d.h. die abgeschitzte TMR 4y muss kiirzer sein als der reale
adiabatische Wert.

Im folgenden wird eine Schitzmethode vorgeschlagen, welche mit
minimalem Aufwand eine Abschitzung der TMR,, erlaubt. Diese Methode
erlaubt weiter die Definition einer maximalen Temperatur, ab der die
TMR,4 kiirzer als 24 Stunden ist. Weiter wird eine Methode zur Erkennung
von autokatalytischen Zersetzungen vorgeschlagen. Die Herleitung dieser
Schitzmethode basiert auf Industrieerfahrungen (Gygax, 1989). Sie wurde
noch nicht systematisch iiberpriift. Deshalb wird die Zuverléssigkeit dieser
Methode aufgrund einer auf Simulation gestiitzten Untersuchungsmethode
tiberpriift (Stark, 1996). Zur experimentellen Abstiitzung 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 (Pastré et al., 1998).
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4.2 Methoden zur Abschéatzung der TMR,,

4.2.1 Bestimmung der TMR,, mit adiabaten Messungen

Die naheliegendste Methode zur Ermittlung der TMR,y ist die Durch-
fithrung adiabater Experimente (Barton und Rogers, 1993). Da aber der
Zeitaufwand und die notwendige Reaktionsmasse zur Durchfithrung einer
adiabaten Messung gross sind, ist diese Methode fiir eine Abschitzung auf
einer frithen Stufe kaum praktikabel.

Der aus der Wérmebilanz folgende Temperaturverlauf 14sst sich durch
Vrm * 2 ri(c,T) * (- AHg,)

dTRM _ i
dt Mpym * CprM

(4-1)

ausdriicken, wobei Vypy das Volumen der Reaktionsmasse in m®, mpy, die
Masse der Reaktionsmasse in kg, ¢ die Konzentration in mol*m™ und Cp.RM
die Wirmekapazitit der Reaktionsmasse in J¥kg'*K' sind. r; ist die

Strom-
versorgung

M |
CP I Interfagl—l Computer

5 " Strom-
ewargeféss § versorgung
Temperaturfuhler<;
Al-BlOC\
) ¥
Isolation —t A

Kompensationsheizung

Abb. 4-1:  Prinzipieller Aufbau einer Dewar-Testapparatur mit Abschirmung
(Druck-Wérmestau-Apparatur) (Grewer, 1994).
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Reaktionsgeschwindigkeit (Produktentstehung) der Reaktion i in
mol*m™*s" mit Reaktionsenthalpie AHg; in J*mol™. In dieser Gleichung
sind die Wirmekapazitit der Apparatur und thermische Effekte durch
Phasenédnderungen nicht beriicksichtigt. Im folgenden wird der Wert fiir
TMR,q, welcher durch Integration der Gleichung (4-1) erhalten wird, mit
TMR4(adi) bezeichnet.

Experimentell 14sst sich die TMR, in einem Dewargefdss mit adiabatem
Schutz messen (Grewer, 1994). In dieser Druck-Wirmestau-Apparatur
befindet sich das Dewargefidss in einem heizbaren Aluminiumblock
(Abb. 4-1). Dies fiihrt zu einer homogenen Temperaturverteilung um das
Dewargeféss. Die Temperatur des Aluminiumblocks wird zur Erreichung
eines adiabaten Verhaltens auf die aktuelle Temperatur im Inneren des
Dewargefésses geregelt. Die zur Kompensation der Wérmekapazitit der
Apparatur notwendige Energie wird von einem Computer berechnet und
durch einen Heizstab direkt in die Reaktionsmasse eingetragen.

4.2.2 Berechnung der TMR,, mit einem Arrheniusmodell
nullter Ordnung

Ublicherweise wird TMR,4 fiir die Prozessbedingungen berechnet, indem
ein Arrheniusmodell fiir die Zersetzungsreaktion aufgestellt wird. Fiir ein
Arrheniusmodell nullter Ordnung gilt Gleichung 4-2 fiir die TMR,4 ab der
Starttemperatur Ty (Vgl. Anhang AS).

* ¥ 7T 2
TMRyy = R*cprm * To” (4-2)
qzr(To) * Eqzr

Fiir die Berechnung der TMR,4 nach diesem Modell sind Werte fiir die
Wérmeproduktionsgeschwindigkeit qzr(To) bei der Starttemperatur Ty und
die Arrhenius Aktivierungsenergie E,zr der Zersetzung notwendig. Da die
Konzentrationsabnahme vernachléssigt wird, ist diese nach Gleichung 4-2
berechnete TMR, kiirzer als die reale TMR,4. Zur Ermittlung von Werten
fiir qzr(To) und E, 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 prinzipielle 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 Wir-
mebilanz fiir die beiden Tiegel aufgestellt werden. In Gleichung 4-3 ist die
Wirmebilanz fiir den Referenztiegel dargestellt und in Gleichung 4-4 die
Wirmebilanz fiir den Tiegel, welcher die Probe enthilt.

dTrer _ A* U * (Togen - Trer)
dt Mg % CpTel

(4-3)

A*U* (TOfen = TPrb) + VPrb * Z ri(CIPTb) * (_AHRai)
dTPrb = i
dt Mpr, * Coprp + Mrgl * Cpral

(4-4)

Die gemessene Temperatur des Substanztiegels Tpyp in K und die

gemessene Temperatur des Referenztiegels Tgerin K sind eine Funktion des

Wirmeflusses, ausgedriickt durch die Warmeaustauschfliche A in m?, den

Wirmeiibergangskoeffizienten U in W*m™2*K™!, die Differenz zwischen
Prot\)e Ref’erenz

L X 7 T

Ofen \\ P Keramikplatte

—
N > 7Temperaturfi]hler

]
Inertgas —=—Y

L
_I Jf

—

Tprobe Treferenz Tofen

Abb. 4-2:  Prinzipieller Aufbau eines DSC.
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Tpem, und der Ofentemperatur Tog, sowie durch die Massen und die Wiir-
mekapazitit der Tiegel und der zu untersuchenden Substanz (mry [kg],
Cprgt [J*kg*K™], mpe, [kg], cppr [T*kg " *K']).

Der Wirmefluss vom Ofen in die Probe qop und derjenige in den Refe-
renztiegel qogr in W sind

. 1
Jor = R; * (TOfcn - TPrb) (4'5)

. 1
qor = R * (Tofen - Trer) (4-6)
th

Ry, stellt den thermischen Widerstand in K*W™' dar. Dieser dussert sich in
einer Verzogerung des thermischen Signals mit steigender Aufheiz-
geschwindigkeit bei temperaturprogrammierten DSC-Messungen. Falls
eine Reaktion mit Wérmeténung in der Probe ablduft, unterscheidet sich
der Wirmefluss in die Probe von demjenigen in den Referenztiegel um die
Wirmeleistung der Reaktion g, welche eine Funktion der Temperatur-
differenz zwischen der Probe und der Referenz ist (Gleichung 4-7).

. . . 1
9= qos- qor = R * (Tret~ Terb) 4-7)
th

4.2.4 Ermittlung der Parameter mit isothermen DSC-
Messungen

Fiir ein Arrheniusmodell n-ter Ordnung ist die Wirmeproduktions-
geschwindigkeit qzr eine Funktion der Temperatur T, der Konzentration c,
der Reaktionsenthalpie AHg, der Aktivierungsenergie E, 7z und des priex-
ponentiellen Faktors k...

G = k. * exp( - 2 * f(e) * (-AH) (“-9)

Setzt man

k'= k_* f(c) * (-AHg) (4-9)



43 Screening

wird die folgende Gleichung erhalten:

Lo (4-10)

lanR= lnk'—R*T

Fiir denselben Umsatz ist f(c) konstant und deshalb ist auch k' konstant.
Wird das bei verschiedenen Temperaturen T gemessene In qzz gegen 1/T
aufgetragen, ergibt sich eine Gerade mit der Steigung -E,zz/R. Mit diesen
Informationen Idsst sich qzx bei einer beliebigen Temperatur ermitteln. Der
durch Verwendung isothermer Messungen und nach Gleichung 4-2 er-
mittelte Wert fiir TMR,q wird als TMR4(iso) bezeichnet.

4.2.5 Ermittlung der Parameter mit temperaturpro-
grammierten DSC-Messungen

In diesem Fall kann die Wiarmeproduktionsgeschwindigkeit Qonse: bei der
"Onset Temperatur" Tonse: aus einer temperaturprogrammierten DSC-
Messung erhalten werden. T, ist als diejenige Temperatur definiert, bei
welcher ein Wirmeproduktionssignal zum ersten Mal von der Basislinie
unterschieden werden kann. Diese minimal messbare Warmeleistung Qonset
liegt in der Grossenordnung von 20W/kg und héngt ab von der Empfind-
lichkeit des Gerétes und der Kriimmung der Basislinie. Bei diesem Onset-
Punkt ist der Umsatz vernachlissigbar.

Aufgrund dieser Werte fiir qopger und Tonse; muss nun die in Gleichung 4-2
bendtigte Wirmeleistung qzr(To) bei der Temperatur T, ermittelt werden.
Verwendet man Gleichung 4-10 mit der Annahme eines konstanten k'
erhdlt man

. . E.zr 1 1

(0= T *exp (B84 [ ) @
Normalerweise ist der Wert fiir E,zz 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 fiir die Aktivierungsenergie einer Zersetzungsreaktion gefunden
werden. Durch Einsetzen von Gleichung 4-11 in 4-2 und der Verwendung
des Schitzwertes E,,=50'000 ldsst sich die entsprechende TMR,q
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berechnen (Gleichung 4-12). Im folgenden wird diese auf Abschétzungen
beruhende Berechnung als Schitzmethode bezeichnet.

2
R*corm* Ty

C m 1 1
T * 09 (32 (- 1))

TMR.(dyn) =

Da diese Extrapolation auf einer tiefen Aktivierungsenergie basiert, ist die
berechnete Wirmeleistung zu gross und die resultierende TMR,y deshalb
auf der sicheren Seite. Dieser so abgeschitzte Wert wird als TMR, 4(dyn)
bezeichnet.

4.2.6 Ermittiung der maximal akzeptierten Prozesstem-
peratur

Die untersuchte Schétzmethode fiihrt zu einer minimalen Temperatur-
differenz zwischen der Onset Temperatur T, und der maximal
akzeptierten Prozesstemperatur T4, bei der ein TMR, von 24 Stunden
erwartet wird. Diese T4 ist eine Funktion von T,ns. Fiir eine Reaktion
n-ter Ordnung kann diese Funktion erhalten werden durch Einsetzen der
Gleichung 4-11 in Gleichung 4-2. Durch das Auflosen dieser Gleichung
kann T ,4 abgeschétzt werden.

2
Tog = (—Tl ) %* ln[ Toze *R* copy D‘ (4-13)
onset Ea,m * Tmad * (.]onset

Gleichung 4-13  kann durch Iteration mit Einsetzen der Werte
Eam = 507000 J/mol, qonser= 20 W/kg und dem Grenzwert von 24 Stunden
fiir TMR,q4 geldst werden. Durch eine lineare Regression der Losungen der
Gleichung 4-13 kann Gleichung 4-14 mit einer Korrelation von 0.9998
erhalten werden.

T0,24 [K] =0.65 * Tonset [K] + 50 (4-14)

Die resultierende, maximal akzeptierte Temperatur Tg,4 ist in Abb. 4-12
auf Seite 62 dargestellt.
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4.2.7 Ermittlung von E, aus DSC-Messungen

In der Schitzmethode wird ein Wert von 50000 J/mol fiir die
Aktivierungsenergie verwendet. Im Prinzip kann eine Aktivierungsenergie
E.zr auch aus einem temperaturprogrammierten DSC abgeschétzt werden.
Dazu werden in Gleichung 4-8 die aus einem Diagramm eines
temperaturprogrammierten DSC abgelesenen zwei Temperaturen T; und
T, mit den entsprechenden Wirmeleistungen q; zr und gz zr eingesetzt:

1 1)1 Qazr ()
—_ % - * _
Eazr :( T, sz In ] In (f(cl)] R (4-15)
1,ZR

Falls In(f(c,)/f(c1)) << In(qazr/q:,zr) kann die Aktivierungsenergie durch
E.. (Gleichung 4-16) angendhert werden. Diese Bedingung gilt nur fiir
einstufige Reaktionen n-ter Ordnung und falls der Einfluss der Konzen-
tration verglichen mit demjenigen der Temperatur vernachléssigbar ist.

EByooda-a-| " #n| Q& xR (4-16)
? T] Tz .
q1,zr

Diese Voraussetzungen sind normalerweise nicht erfiillt. Deshalb ist E,
wihrend einer Temperaturrampe nicht konstant. Die resultierende Kurve
(Abb. 4-8) kann aber fiir eine qualitative Information iiber den Reaktions-
mechanismus verwendet werden. Experimentelle DSC-Kurven miissen
geglittet 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 Schiatzmethode 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 Fille auf diese reduziert werden. Die resultierenden
Differentialgleichungen wurden in MATLAB integriert.
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Fiir die gewihlten Reaktionsmechanismen wurden Simulationen fiir drei
verschiedene Betriebsweisen durchgefiihrt. Die erste unter adiabaten Be-
dingungen ergab TMR,4(adi). Dieser Wert diente als Referenzwert. T,
wurde durch Iteration so bestimmt, dass ein TMR,4(adi) von 24 Stunden

A) Reaktion n-ter Ordnung

k
A—Ll>B r, =~k *C."
B) Folgereaktion
k k =k *
A 1 » B 2 > C r, ==k *C,
rp=k *C, —k, *C,
C) Verzweigte Reaktion
k k.
A—! B2 _3D
r,=—k *C,
k3 =k *Cy—k, *Cp—ky *Cy
re =k, *Cp—k, *C,
k.
e

D) Autokatalytische Reaktion
k1
A—>8 ro ==k *C, =k *C, *C,

k2 rg =k *C, +k, *C, *C,
A+B ~————>» 2B

E) Gemischte Reaktion
k k
A——C_—* 30D
re=—k *C, —k, *C,
k2 3 ry=k, *C,
Te=k *Cp—ky¥Co —ky *Co —ks *C *C,
B E 1o =k ¥Co +k; *Co *C
rg =k, *Ce

c+d 532D

Abb. 4-3:  Reaktionsmechanismen und deren kinetische Gleichungen. Alle Reaktions-
geschwindigkeiten wurden als erste Ordnung beziiglich allen Reaktanden
angenommen. k, steht fiir den Arrhenius Term k,= k_ ,*exp(-E,,/(R*T)).
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resultierte. Als zweite Betriebsweise wurden drei isotherme Messungen bei
verschiedenen Temperaturen simuliert. Daraus wurde TMR,4(iso) bei Ty
bestimmt. In einer dritten Betriebsweise wurde ein temperaturpro-
grammiertes DSC-Experiment simuliert und TMR,4(dyn) nach der oben
beschriebenen Methode ermittelt.

Um die Giiltigkeit der Schitzmethode nach Gleichung 4-12 zu belegen,
konnen die Sicherheitsverhiltnisse S, und S; geméss den Gleichungen 4-17
und 4-18 berechnet werden. Falls der Wert von S, respektive S; kleiner als
eins ist, liegt das mit der Schitzmethode ermittelte Resultat auf der
sicheren Seite. Die Werte von S, und S; sind normalerweise unter-
schiedlich, da TMR4(iso) auf der Annahme einer Reaktion 0-ter Ordnung
basiert und deshalb kiirzer ist als TMR4(adi).

_ TMRy(dyn)
8= TMR 4(adi) (4-17)

_ TMRyy(dyn)
8i = TMR 4(is0) (4-18)

Fiir eine experimentelle Uberpriifung wurden sowohl S;- als auch S,-Werte
verwendet. Von den untersuchten Proben standen entweder nur adiabate
und temperaturprogrammierte oder nur isotherme und temperaturpro-
grammierte experimentelle Messungen zur Verfligung. Deshalb konnten
auf Messungeng beruhende S,- und S;-Werte nicht fiir dieselben Proben
berechnet werden. Dies war nur méglich bei der Uberpriifung durch
Simulation.

4.4 Resultate und Diskussion

Die Modellparameter AH,, E, und k_ wurden fiir jedes kinetische Modell so
variiert, dass die resultierenden Simulationen im temperaturprogrammierten
Modus erkennbare Wirmeleistungen im Bereich zwischen 40 °C und
600 °C aufwiesen. In Abb. 4-4 sind die Einfliisse von wechselnden
Modellparametern k und E, 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-Kurven fiir eine Folgereaktion (B in Abb. 4-3) mit drei
verschiedenen Parametersets (4, B, C in Tab. 4-1). In der ersten Spalte
sind die temperaturprogrammierten Resultate abgebildet. Die zweite
Spalte zeigt isotherme Verliufe bei verschiedenen Temperaturen (42:520,
540, 550 K; B2:480, 500, 520 K; C2: 530, 550, 560 K), die dritte Spalte
zeigt den adiabaten Verlauf fiir die entsprechende Reaktion.
Tab. 4-1: Modellparameter fiir die Diagramme in Abb. 4-4
Ea Ee k. k.. -AH, -AH,
[J/mol] | [J/mol] [s'] [sM [J/mol] | [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
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4.4.1 Beurteilung der simulierten S,-Werte

Der berechnete Wert von S, fiir ein Modell mit konstanten Modellparame-
tern E,, k., und AH; hdngt stark vom zu erwartenden TMR,4 ab (Tab. 4-2).
Dabei wird der Sicherheitsfaktor mit steigendem Abstand von Tg zu Tonger
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
Schitzwert fiir qzr(To) relativ zur tatséichlichen Wérmeleistung bei Ty zu
immer grésseren Werten, je mehr sich To von Tonse: unterscheidet. Im
Bereich eines TMR,q von 24 Stunden liegen alle S,-Werte fiir die flinf
untersuchten Reaktionsmechanismen zwischen 0.1 und 0.7. Die grésseren
Werte wurden fiir Modelle berechnet, bei
Anfangssteigung im temperaturprogrammierten DSC gross war. Dies ist

kinetische denen die
gleichbedeutend mit einer hohen abgeschitzen Aktivierungsenergie E,.
nach Gleichung 4-16.

Im temperaturprogrammierten DSC resultiert fliir mehrstufige Reaktions-
mechanismen eine Schulter, wenn die Wirmeleistung der ersten Reaktion
kleiner ist als diejenige der zweiten (A1 und Bl in Abb. 4-4). T st 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 TMR,4(dyn) nach Gleichung 4-12 wird diese Verzogerung nicht
beriicksichtigt und damit wird TMR,(dyn) relativ zu TMR4(adi) kleiner
geschitzt.

Tab. 4-2: Einfluss der Grisse von TMR4(adi) auf den Sicherheitsfaktor S, fir die
in Abb. 4-3 definierten Reaktionstypen.

TMR,(adi) S, erste S, S, ver- S, Auto- Se_. ge-
Ordnung | Folge zweigt katalyt 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 AH, auf den Sicherheitsfaktor S, fiir die
in Abb. 4-3 definierten Reaktionstypen. AH, entspricht dabei der

Reaktionsenthalpie, welche sich aus allen ablaufenden Reaktionen ergibt.

-AH, S, erste S, S, S, S,
(kJ/kg) Ordnung | Folge | verzweigt | Autokatalyt | gemischt
300 0.3 0.1 0.2 0.2 0.2
800 0.3 0.2 0.3 0.2 0.3
1500 0.3 0.5 0.2 0.2 0.4

Der Einfluss der sich im temperaturprogrammierten DSC ergebenden
Reaktionsenthalpie auf den Sicherheitswert S, ist in Tab. 4-3 dargestellt.
Fiir mehrstufige Reaktionen setzt sich dieses AH, aus allen ablaufenden
Reaktionen zusammen. Es zeigt sich, dass die Reaktionsenthalpie nur einen
geringen Einfluss auf den Sicherheitswert S, 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 S, ausgefiihrten Begriindungen.

Bei mehrstufigen, nicht autokatalytischen Reaktionen (Folgereaktionen,
verzweigte Reaktionen) héngt die mit isothermen Experimenten berechnete
Aktivierungsenergie E, vom Temperaturbereich ab, in dem die Experimente
durchgefiihrt werden. Abhiéngig vom gewidhlten Temperaturbereich
konnen verschiedene Reaktionen die Wirmeleistung dominieren. In

Tab. 4-4:  Einfluss des Temperaturbereiches der isothermen Messungen auf die mit
dem Arrheniusmodell bestimmte Aktivierungsenergie E, und die daraus
resultierende TMR ,4(iso) fiir eine Folgereaktion.

Temperaturbereich

min/max Warme— | E, aus Arrhenius— | TMR,,(iso)/
isothermer leistung [W/kg] diagramm [J/mol] TMR,(adi)
Messungen [K]
470 + 510 50/160 57800 0.3
520 + 560 210/630 65400 0.4
540 + 580 370/1290 83700 14
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Tab. 4-5:  Einfluss der Aktivierungsenergie E,, des Prout-Tompkins Schrittes im
Modell eines Autokatalyten (Abb.4-3 D) auf die Abschiitzung von
TMR . 4(i50)/TMR ,4(adli) .

E,, (J/mol) TMR, (iso) /
TMR,(adi)
100000 4.4
95'000 1.2
93'000 0.7
90’000 0.3

Tab. 4-4 werden simulierte TMR,4 aus isothermen Experimenten mit Si-
mulationen des adiabaten Verlaufes verglichen. Dabei wird deutlich, dass
eine TMR,4(iso) berechnet werden kann, welche grosser ist als die
TMR 4(adi).

Fir autokatalytische Reaktionen wird eine konservative Schétzung von
TMR, erhalten, indem die maximalen Wirmeleistungen einer Serie von
isothermen Messungen verwendet werden (Dien et al., 1994). Bei diesem
Vorgehen wird die isotherme Induktionszeit vernachlidssigt. Das Haupt-
problem besteht darin, dass die Umsétze bei den Leistungsmaxima nicht
gleich sein miissen. Deshalb miissen die Gleichungen 4-2 und 4-8 mit
Vorsicht benutzt werden. Trotzdem wurde dieses Vorgehen benutzt, um
TMR,4(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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Abb. 4-5:  Simulierte DSC-Kurven fiir eine autokatalytische Reaktion (D in Abb. 4-3)
mit drei verschiedenen Parametersets (4, B, C in Tab. 4-6). In der ersten
Spalte sind die Resultate aus temperaturprogrammierten Simulationen
abgebildet. Die zweite Spalte zeigt isotherme Verldufe bei verschiedenen
Temperaturen (A2:500, 520, 540 K; B2:490, 500, 510 K; C2: 390, 400,

410 K). Die dritte Spalte zeigt den adiabaten Verlauf fiir die entsprechende
Reatktion.

Tab. 4-6: Modellparameter fiir die Simulationen in Abb. 4-5.

E., E,. K. k.. -AH,, -AH,
[W/mol] | [J/mol] [s] [m®mol” s'] | [J/mol] | [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:  Typische temperaturprogrammierte DSC-Kurven und die entsprechenden
E, .-Kurven fiir verschiedene Reaktionsmechanismen. A erste Ordnung,
B Folgereaktion, C verzweigte Reaktion wie in Abb. 4-3 gegeben.
(PM=(T-Tonsed/(T peakmax ~Tonser))

Durch kleine Variationen im Modellparameter E,,, der Aktivierungsenergie
des autokatalytischen Prout-Tompkins Schrittes (Prout und Tompkins,
1944) konnen Bedingungen simuliert werden, bei denen das berechnete
TMR «(is0) lénger ist als TMRy4(adi). Daraus folgt, dass die Berechnung
der TMR,, durch die Verwendung von isothermen DSC nicht immer
akzeptable Resultate fiir 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 fur simulierte E,. Kurven
nach Gleichung 4-16 aufgezeichnet. E,. wurde von Ty bis zu 90% der
Temperaturdifferenz zwischen Tonsee und der Temperatur des Peak-
maximum Tpeamax aufgezeichnet.



Screening 54

2300 W D1 9000 W E1 3000 W F1
) 2 o)
= = <
S 2 ES
o ‘T o
0 — 0 ; 0 :
290 TIK] 690 290 T[Kl 690 290 TIKl 690
180 - D2 500 E2 360 | F2
= 2 s
g g g
0 i 0 4 0 :
0.0 PM 0.9 0.0 PM 0.9 0.0 PM 09

Abb. 4-7:  Typische temperaturprogrammierte DSC-Kurven und die entsprechenden
E, .-Kurven fiir verschiedene Reaktionsmechanismen. D und E: auto-
katalytische Reaktion; F gemischte Reaktion; wie in Abb. 4-3 gegeben.

(P M= (T'Tonset)/ (Tpealmtwc 'Ton:et))

Reaktionen n-ter Ordnung sind charakterisiert durch eine negative Steigung
der E, ~-Kurve, wie in Abb. 4-6-A dargestellt. Der Grund dafuir 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 abgeschitzten E, ((max).

Die Analyse der Resultate ergab, dass falls der fiir E,. abgeschitze Wert
irgendwo im Bereich 0.1 < (T-Tonset)/(T peakmax ~Tonser) < 0.9 mehr als 160
kJ/mol betrigt, die Reaktion hochstwahrscheinlich autokatalytisch ist.

Die Idee, die zu Beginn der E,.-Kurve (PM=0.0) abgeschitzte
Aktivierungsenergie fiir die Schétzmethode zu verwenden (Gleichung
4-12) wurde untersucht. Fiir einstufige Reaktionen n-ter Ordnung ergibt
dies korrekte Werte fiir TMR,q. In anderen Fillen kann die Verwendung
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dieses abgeschitzten E,. zu einer falschen TMR,y Schétzung fithren.
Deshalb sollten die durch Gleichung 4-16 berechneten E,.-Werte ohne
Beriicksichtigung der Konzentrationseinfliisse nicht zur Berechnung der
TMR,4 benutzt werden.

4.4.4 Experimentelle Uberpriifung der Screening-Methode
mit isothermen DSC-Experimenten

Temperaturprogrammierte und isoperibole DSC wurden standardméssig in
der Ciba (Fierz, 1996) aufgenommen (Heizrate 4°C/min, Mettler DSC25).
Die durch die 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 -

8 E..[V/mol]
(=}
o

-80000 -

(T'Tonm)/ (Tpukmlx'Tonm) [']

Abb. 4-8:  Durch Auswertung experimenteller DSC-Messungen erhaltene E, -
Kurven von drei autokatalytisch (- - -) und drei nicht-autokatalytisch (—)
ablaufenden Reaktionen, geplottet gegen die normalisierte Temperatur.
Diinn eingezeichnet sind die Grenzen, innerhalb derer die Kurven der

Autokatalyten liegen.
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Aktivierungsenergie kleiner als 160 kJ/mol aufweisen, wihrend die
scheinbare Aktivierungsenergie der Autokatalyten entweder im ganzen
Bereich von (T—Tqpset)/(T peakmax—T onset) 0der in einem gewissen Teil davon
oberhalb 160 kJ/mol liegt. Keine der durch isoperibole Messungen als
Autokatalyt identifizierten Proben wurde durch die E,. Kurve als Nicht-
Autokatalyt identifiziert.

Fiir die nicht-autokatalytisch ablaufenden Reaktionen wurde der S;-Wert
berechnet (Tab. 4-7). Ty wurde dabei so gew#hlt, dass ein TMR,4(iso) von
24 Stunden resultierte. Dabei wurde kein S;-Wert grésser als Eins gefun-
den. Im Fall einer nicht-autokatalytischen Zersetzung fiihrt die Beurteilung
mit der Schétzmethode (temperaturprogrammiertes DSC) zu einem
grosseren Sicherheitsabstand verglichen mit einer Beurteilung aufgrund
isothermer DSC.

Tab. 4-7: Berechnete Si-Werte filr nicht-autokatalytische Zersetzungen, gemessene
Werte fiir sieben industrielle Proben.

Sample Nr. 8 = %:f(%s%l -AH, (kJ/kg) Qrrax (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-Wiarmestau-Experimenten

Zur Uberpriifung der Schitzmethode mit experimentell ermittelten S,-
Werten wurden von der Firma Hoechst AG (Hoechst, 1997) die experi-
mentellen Untersuchungen von 26 Proben zur Verfiigung gestellt. Diese
wurden so ausgewdhlt, dass von jeder Probe mindestens eine dynamische
DSC-Messung zur Ermittlung der TMRq(iso) und ein Druck-Wirmestau-
versuch zur Ermittlung der adiabaten Induktionszeit TMR,y(adi) vorlag.
Die DSC-Messungen wurden mit einer Heizrate von 3°C/min durch-
gefuihrt. Die Druck-Wirmestauversuche wurden in einem von der Hoechst
entwickelten Dewar mit adiabatem Schutz (Grewer, 1994) durchgefiihrt.
Unter den ausgewerteten DSC-Messungen befanden sich solche mit vor-
gelagerten endothermen Vorgéngen, solche mit mehreren exothermen
Vorgéngen und solche mit autokatalytischen Verlaufen.

Die im adiabaten Druck-Wirmestauversuch gemessenen adiabaten Induk-
tionszeiten TMR,4(adi) der ausgewihlten Proben lagen im Bereich von 1
bis 80 Stunden. Aus den DSC-Messungen wurde die Onset-Temperatur
Tonset des ersten exothermen Prozesses von Auge bestimmt, um nach der
Faustregel die TMR,(dyn) bei der Lagertemperatur des Druck-
Wirmestauversuchs abzuschétzen. In Tab. 4-8 sind die so ermittelten
Zeiten und die daraus errechneten S,-Werte aufgelistet.

Dabei zeigt sich, dass in allen Féllen, bei denen die gemessene TMR4(adi)
kleiner als 24 h ist, auch die mit der Faustregel berechneten TMR,4(dyn)
kleiner als 24 h sind. Damit ist gezeigt, dass die Faustregel zur Beant-
wortung der Frage, ob die TMR,4 kleiner oder grésser als 24 h ist, ein-
gesetzt werden kann. Zu Beachten ist hier allerdings, dass alle mit der
Screening-Methode berechneten TMR4(dyn) kleiner als 12 h sind.
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Tab. 4-8: Berechnete S, Werte fiir 26 industrielle Proben. Fett gedruckt:
TMR .(dyn) bei Lagertemperatur des Wirmestauversuches ist zu lang.

Tonsst CO)[To CON Toreer To (C)[TMPRy, (dyn) (n)[TMR,(adi) (h)]_S,

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 0.18
5 190 160 30 1.81 16.67 0.11
6 200 153 47 2.90 18.33 0.16
7 95 55 40 3.10 18.33 0.17
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
17¢ 190 170 20 1.38 78.33 0.02
18 300 210 90 6.47 58.00 0.1
19 290 210 80 5.37 47.00 0.1
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 6.10 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




59 Screening

TMRes(dyn) / TMRa«(adi)

Sa=
L 2
L 2

0.2 + L J L 2
L J ’. . ‘ & ’. &

T T T 1

0 10 20 30 40 50 60
TMRad(adi) (Std)

Abb. 4-9:  Plot der aus Druck-Wdrmestauversuchen und temperaturprogrammierten
DSC experimentell ermittelten S,-Werte als Funktion von TMR,,,(adi)

Bei einem konkreten Vergleich der ermittelten Induktionszeiten zeigt sich
aber, dass nicht alle TMR,4(dyn) kleiner als TMR,4(adi) sind. Bei diesen
Experimenten mit einem S,>1 herrschten im Druck-Wirmestauversuch
nur wihrend einer kurzen Zeit adiabate Bedingungen. Werden, wie in
Abb. 4-9 dargestellt, die S, Werte gegen die adiabate Induktionszeit des
Druck-Wirmestauversuchs aufgetragen, zeigt sich, dass die S,-Werte im
Bereich TMRad(adi) < 10 Std. auf der unsicheren Seite liegen.

In diesen Fillen sind die Experimente wegen der zu kurzen adiabaten In-
duktionszeit nicht fiir eine Uberpriifung der Faustregel geeignet. Auch fiir
sehr grosse TMR4(adi) kénnen die Bedingungen in der verwendeten Appa-
ratur nicht mehr als adiabat betrachtet werden. Der Vollstindigkeit halber
sind diese Experimente aber trotzdem aufgefiihrt.
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Abb. 4-10: DSC (links) und Druck-Wirmestauversuch (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 Schitzmethode zu falschen Resultaten fithren. Diese
zwei Fille 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-Wirmestauversuch gemessene Temperaturverlauf derselben
Probe dargestellt. Im DSC ist der endotherme Vorgang durch die negative
Wirmeleistung leicht zu erkennen. Da hier der Onset nicht definiert ist,
lidsst sich in diesem Fall die Schitzmethode nicht anwenden. Im Druck-
Wirmestauversuch dussert sich der endotherme Vorgang in einer wéhrend
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o
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T(C) t(h)
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Abb. 4-11: DSC (links) und Druck-Wdrmestauversuch (rechts) einer Probe, welche
eine vorgelagerte schwach exotherme Reaktion durchlduft. (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 benétigte Warmemenge zuzufiihren.

In Abb. 4-11 ist das temperaturprogrammierte DSC der Probe Nr. 17
(Abb. 4-8) dargestellt. Dies ist ein Beispiel fiir einen vorgelagerten exo-
thermen Vorgang mit geringer Leistung.

Zur korrekten Anwendung der Schétzmethode 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 Vernachlidssigung
des vorgelagerten Prozesses liegt. Wird der Onset des ersten Signals
verwendet, ist der Sicherheitswert S, ausreichend (17al, 17bI und 17cI).

Tab. 4-9:  Auswirkung eines vorgelagerten exothermen Prozesses mit geringer

Leistung.
T onset To | Tonse Vo | TMR,4 (dyn) | TMR, (adi) S,
(°C) [ (C) | (°C) (h) (h)
17al | 190 | 210 -20 0.53 1.00 0.53
17bl | 190 | 190 0 0.84 9.00 0.09
17c1 190 170 20 1.38 78.33 0.02
17all | 260 | 210 50 2.95 1.00 2,95
17b 1l | 260 190 70 4.63 9.00 0.51
17cll | 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 T,psee und T
dargestellt, welche zu einem TMR,4(dyn) von 24 Stunden fihrt. Diese
Punkte bilden nach Gleichung 4-14 eine Gerade, welche im folgenden
Top24-Linie genannt wird. Durch Verwendung der Schitzmethode werden
nur Prozesstemperaturen unterhalb der Ty,4-Linie als sicher beurteilt. Alle
mittels Simulation des adiabaten Modelles ermittelten Werte fiir Ty, so dass
ein TMR,4(adi) von 24 Stunden resultiert, liegen hoher als die mit der
Schitzmethode erhaltenen Werte fiir T. Die Untersuchungen wurden nur
fiir Tonser zWischen 50 °C bis 250 °C durchgefiihrt.

600 |

400 |

To [K]

300 400 500 600
Tonset [K]

Abb. 4-12: Temperatur Ty, so dass ein TMR 4 von 24 h erreicht wird, dargestellt als
Funktion von T s, . AT, stellt die minimale Temperaturdifferenz zwi-
schen T o und Ty dar, so dass ein TMR ,,(dyn) ldinger als 24 Stunden er-
halten wird.

; Berechnet nach Gleichung 4-14 : TMR s(dyn)=24 h
- 100 K abgezdhlt von T, (Cronin et al., 1987).
Symbole:  Simuliert fiir verschiedene Reaktionsmechanismen:
TMR 4(adi)=24 h (merste Ordnung, A Folgereaktion,
X verzweigte, < autokatalytisch, @ gemischt)
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Abb. 4-12 kann flir 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 Topset-100 °C liegt (Cronin et al., 1987). Diese
Limite ist dhnliche wie diejenige der Schitzmethode.

4.4.7 Unsicherheit der Schatzmethode

Die Wahl einer Basislinie und Ablesefehler in der Beurteilung des DSC-
Diagramms fithren zu Fehlern in der Bestimmung von Tnse. Die Sensi-
tivitit der kalkulierten TMR,4(dyn) auf diese Fehler konnen als die erste
Ableitung der Gleichung 4-12 ausgedriickt werden.

* 2
dTl\‘/jI¥ad(dyn) __ cru* Ty * exp(%ﬁ =|<[r11T ; T_I_D (4-19)
oneet (lon Set(Tonsct) * Tonset2 0 onset

Durch Anwendung der Gleichung 4-19 mit einer angenommenen Ge-
nauigkeit der T,ps-Bestimmung von £ 10°C wurden fiir die untersuchten
Reaktionsmechanismen bei einem TMR.4(dyn) grosser als 24 Stunden
keine S,-Werte grosser als 0.9 gefunden.

Eine genauere Abschitzung der Wirmeleistung bei der entsprechenden
Temperatur kann erreicht werden, indem eine Wirmeleistung q einiges
iiber der Gerdteempfindlichkeit gewdhlt wird (z.B. > 20 W/kg). Aufgrund
der grosseren Steigung des temperaturprogrammierten DSC bei einer
grosseren Wirmeleistung, fiihren Ungenauigkeiten in q zu kleineren
Fehlern in der Bestimmung der entsprechenden Temperatur. Ein Fehler in
der Bestimmung von q beeinflusst den S,-Wert. Abb. 4-13 zeigt die Ab-
nahme der Fehler in S, fiir einen absoluten Fehler in q von + SW/kg als
eine Funktion von { im Fall einer verzweigten Reaktion. Der bei einer
héheren Wirmeleistung vorhandene Umsatz fithrt zu einer Unterschétzung
der Wirmeleistung q und deshalb zu einer Uberschitzung des S,-Wertes.
Trotzdem nimmt der S,-Wert ab. Der Grund dafiir besteht darin, dass der
Einfluss der Extrapolation mit dem kleinen E,-Wert von 50 kJ/mol domi-

nant ist.
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Abb. 4-13: Durch Variation der Wirmeleistung q abgeschitzte S, Werte (—) und
die entsprechende Abweichung (—), welche durch einen Fehler von
+ 5 W/kg bei der Bestimmung von q erhalten wird.

Durch Definition des Onset-Punktes bei einer spezifischen Wirmeleistung,
welche grosser ist als die Gerdteempfindlichkeit, konnte die Schitzmethode
bessere Resultate liefern. Voraussichtlich kénnte dann ein grosserer Wert
fur die in der Schitzmethode (Gleichung 4-12) verwendete Aktivierungs-
energie E,, verwendet werden. Hier sind aber noch weitere Unter-
suchungen notwendig.

4.4.8 Bedeutung des E,, in der Schitzmethode

Die Sensitivitit der S,-Werte beziiglich des in der Schitzmethode verwen-
deten E,, ist in Abb. 4-14 fiir eine verzweigte Reaktion dargestellt. Die
Sicherheitswerte S, sind gegen die E,,, aufgetragen, welche in der Schitz-
methode verwendet wurden. Nur E, ,,-Werte, welche zu einem Sicherheits-
faktor kleiner als eins fiihren, kénnen in der Schitzmethode verwendet
werden. Ein zu grosser Wert fiir E, ,,, fiihrt zu einem zu tiefen qzr(To), was
wiederum zu einem zu grossen TMR,4 fiihrt.
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Abb. 4-14: Einfluss der Wahl von E, in der Screening-Methode auf den Sicherheits-
wert S, fiir eine verzweigte Reaktion. Im linken Diagramm ist die simu-
lierte temperaturprogrammierte DSC-Kurve abgebildet. Im rechten
Diagramm ist das berechnete S, fiir diese Reaktion bei verschiedenen in
der Screening-Methode eingesetzten E,, ,, -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 Abschitzung flir alle Simulationen auf der
sicheren Seite. Dasselbe gilt auch fiir die Beurteilung der gemessenen
experimentellen Werte

4.5 Folgerungen fiir die Verwendung der
Schéatzmethode im Screening

Der Ablauf fiir das Screening ist in Abb. 4-15 dargestellt.
¢ Aufnehmen eines temperaturprogrammierten DSC.
¢ Identifikation derjenigen Proben, welche ein AT,y > 50 K aufweisen.

¢ Identifikation von Autokatalyten durch Aufzeichnen des E,.-Plots und
separate Weiterbehandlung der identifizierten Autokatalyten.

» Berechnung der TMR,4(dyn) nach Gleichung 4-12 fiir die nicht auto-
katalytischen Proben oder Benutzen der Abb. 4-12, um eine vorge-
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schlagene Prozesstemperatur beziiglich der Grenztemperatur zu
tiberpriifen.

e Proben mit einem TMR,4(dyn) > 24 Stunden werden als akzeptierbar
beurteilt. Proben mit einem TMR,4(dyn) < 24 Stunden miissen mit
weitergehenden Methoden untersucht werden.

e Aufnehmen von isothermen DSC und Berechnung der TMR,4(iso).
Proben mit einem TMR,4(iso) > 24 Stunden werden als akzeptierbar
beurteilt. Proben mit einem TMR4(is0) < 24 Stunden miissen entweder
mit weitergehenden Methoden (z.B. Druck-Warmestauversuche) unter-
sucht werden oder es miissen Prozessmodifikationen gemacht werden,
welche zu einer Reduktion des AT,4 oder zu einer Verldngerung der
TMR, fiihren.

Die diskutierte Schitzmethode mit einem E,;, von 50'000 J/mol ist ein
gutes Werkzeug zur Beantwortung der Frage, ob ein TMR,4 grésser oder
kleiner als 24 Stunden ist. Diese Methode kann fiir alle Typen von Zer-
setzungsmechanismen eingesetzt werden. Heterogene Reaktionen wurden
nicht untersucht, doch kénnen 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 S;-
Werte, sollten diese Proben speziell weiterbehandelt werden.
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Berechnung von ATad aus
dynamischen DSC-Messungen

Ja

akzeptierbar

ATad <50 °C

Prufung auf
autokatalytische Zersetzungen

Weitergehende
Untersuchungen

Ea,e>160 kd/mol

Bestimmung von Tgp 24 aus
dynamischen DSC-Messungen

Auswertung dynamischer DSC-Messungen

akzeptierbar

Berechnung von TMRgq aus
isothermen DSC-Messungen

akzeptierbar

TMRgaq(iso) > 24 h

Weiterfilhrende Untersuchungen
und / oder
Massnahmen, um TMRyq zu erhdhen

I Auswertung isothermer DSC-Messunger| l

Abb. 4-15: Ablauf der Beurteilung des thermischen Risikos(Screening) mit Einbezug
der Schétzmethode.

Die in den Simulationen resultierenden hohen Sicherheitsfaktoren konnten
durch die ermittelten experimentellen S;- und S,-Werte bestitigt werden.
Der dabei verwendete E,,, Wert von 50'000 J/mol ist geeignet fiir eine
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Screening-Beurteilung aufgrund temperaturprogrammierter DSC-Messun-
gen und sollte nicht veréndert werden. Die vorgeschlagene Methode zur
Berechnung der E,.-Kurve ist niitzlich bei der Identifikation von Auto-
katalyten. Um diese Kurve berechnen zu kénnen, miissen experimentelle
Messwerte geglittet 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
Schitzmethode fithren. Ein entsprechender Fall lidsst sich anhand der DSC-
Thermogramme leicht erkennen. Es ist wichtig, den Onset des ersten
Ausschlages zu verwenden, auch wenn dieser nur eine geringe maximale
Wirmeleistung aufweist.

Durch die Verwendung der vorgestellten Schitzmethode im Screening
nach dem oben gezeigten Ablauf ist es moglich, ohne Einschrinkung 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 Schitzung bendtigt wird,
kann die gezeigte Schitzmethode 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 Schitzmethode auch in einer
spéteren 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 abgeschétzt 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 gew#hlt 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
ausgefiihrt.



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 beziiglich Okologie und
Sicherheit eingehalten werden. Zwischen Okonomie und Okologie kénnen
dabei beziiglich minimalem Ressourcenverbrauch positive Synergien be-
stehen (Hassan und Kostka, 1993; Kiiriim, 1996; Guntern et al., 1998). Im
Bereich der Sicherheit kann unter Umstéinden das ékonomische 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 ndhergekommen werden.

Vorausschauend auf die vorhandenen betrieblichen Méglichkeiten muss die
technische Umsetzbarkeit sichergestellt werden. Deshalb miissen in einem
auf die Optimierung folgenden Schritt Vereinfachungen durchgefiihrt wer-
den. Das durch computergestiitzte Optimierung gefundene Optimum soll
dann als Vergleichsmass dienen.

Bei Semibatchprozessen ist zur Durchftihrung 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 kénnen zum Beispiel mittels Warmeflusskalorimetrie
bestimmte Daten verwendet werden (Chen und Wu; 1996). Dadurch ergibt
sich der Systemzustand als Funktion der Zeit in Abhéngigkeit der gewihl-
ten Verfahrensparameter. Daraus lassen sich einerseits &konomische
Grossen wie die Raum-Zeit-Ausbeute und andererseits zur Auslegung der
Apparatur notwendige Grossen wie Wérmestrome ermitteln (Landau et al.,
1994). Mit einem geeigneten Modell moglicher Zersetzungsreaktionen lésst
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sich weiter das von den vom System durchlaufenen Zustinden ausgehende
Runaway-Szenario errechnen.

Fiir die computergestiitzte Optimierung muss eine Zielfunktion konstruiert
werden, welche die Okonomie und die Einhaltung der Randbedingungen
aus den Bereichen Sicherheit, Okologie, Produktionskapazitit und
Wirmeleistung beschreibt. Als Okonomie-Term werden hdufig die
Ausbeute, die Raum-Zeit-Ausbeute, die Produktionskosten oder der
Gewinn gewihlt. Als Randbedingungen im Bereich der Sicherheit bei der
Optimierung eines Batch-/Semibatch-Verfahrens sind die maximale
Akkumulation, die TMR,y und die maximale Wirmeleistung im
Normalbetrieb geeignet. Diese Werte miissen nicht minimiert bzw.
maximiert werden, sondern sie miissen oberhalb bzw. unterhalb einer als
akzeptierbar eingestuften Grenze liegen.

Zur Erreichung einer maximalen dkonomischen 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 6konomische 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 6konomische Leistung entweder
positiv oder negativ beeinflusst.

In diesem Kapitel soll 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 fiinfter Ordnung mit variabler Integrationsschrittweite ver-
wendet. Dieser Algorithmus wird speziell fiir Modelle mit Diskontinuitéten
empfohlen.
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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
TMR, als Regelgrosse gewidhlt. Diese soll durch die Prozessstellgrosse
Dosiergeschwindigkeit auf einen konstanten Wert geregelt werden. Bei
einem Semibatchverfahren ist dies méglich, da die TMR,4 von der akku-
mulierten Konzentration der dosierten Komponente abhéngt, welche wie-
derum eine Funktion der Dosiergeschwindigkeit ist.

In der untenstehenden Abb. 5-1 ist der grundsétzliche Regelkreis darge-
stellt, welcher durch die Gleichungen 5-1 bis 5-3 beschrieben werden
kann. Fp bezeichnet dabei die aktuelle Dosiergeschwindigkeit und Fp . die
maximale Dosiergeschwindigkeit. RD ist die Regeldifferenz, welche sich
aus der Regelgrosse TMR, und der vorgegebenen Fiithrungsgrosse
TMR 4set ergibt. Die Prozessstellgrosse Ly ist die Ventiléffnung in Prozent,
wobei po der Arbeitspunkt des Reglers, K. die Verstirkung und 7; die
Nachstellzeit ist.

FD,max
LF
777777777 PI
Fp i
| RD
|
Reaktor -l Thgztad

Abb. 5-1:  Grundsdtzliche Darstellung des Regelkreises fiir ein Semibatchverfahren
mit TMR ; als Regelgrisse und der Dosiergeschwindigkeit Fp, als Stell-
grosse.



Optimierung 72

RD = TMR,4 - TMR4set (5-1)
K t

LF=po+Kc*RD+Trl£* RD dt (5-2)
0

FD = LF * l:D,max (5'3)

Im einfachsten Fall kann die Reaktionszeit bis zu einem gewissen Umsatz
als wirtschaftliche Leistung definiert 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 6konomischen Leistung fiihrt.

Eine rasche Dosierung fiihrt jedoch bei reaktionskontrollierten Reaktionen
zu einer Erhéhung der Eduktakkumulation und folglich auch zu einer Re-
duktion der TMR,q4. In diesem sehr einfachen Fall fiihrt also die maximale
Dosiergeschwindigkeit, bei der nie eine TMR,y von 24 Stunden unter-
schritten wird, zum optimalen Prozess. Als Variante dazu kann zur Opti-
mierung der Zykluszeit das Dosierprofil so gewahlt werden, dass iiber die
ganze Batchdauer eine konstante Akkumulation erreicht wird (Regenass,
1997). Dieselbe Uberlegungen gelten auch fiir andere Regelgréssen wie

Selektivitét oder ein beliebiges Qualitétskriterium. -

Bei einer komplizierteren Beeinflussung der Wirtschaftlichkeit durch einen
Prozessparameter stosst diese Methode aber an Grenzen. In diesen Fillen
kann durch Einsatz der dynamischen Programmierung eine Optimierung
durchgefiihrt werden. Die Grundziige der dynamischen Programmierung
werden im folgenden erliutert.

5.2.2 Grundlagen der dynamischen Programmierung

Gesucht ist ein von einem gegebenen Startzustand X, und einer gegebenen
totalen zudosierten Menge Fy,; ausgehender Verlauf I[X,, F,,] so, dass ein
von den durchlaufenen Zustinden X(t) abhingiges Giitekriterium G(X(t))
fiir die ganze Batchdauer optimal ist (Gleichung 5-4). Die Batchdauer
ergibt sich aus der Dosierzeit tp und einer Nachreaktionszeit t,, welche
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notwendig ist, um einen gewissen Endumsatz zu erreichen. Fiir die im
folgenden betrachteten Fille entspricht dieses Integral einer nur vom End-
zustand und vom Ressourcenaufwand zur Erreichung dieses Endzustandes
abhiingigen Zielfunktion; dieses Integral wird im folgenden als J bezeich-
net.

tottptt,

11Xy, Fiel = opt S G(X(t), F(t))dt = opt J (5-4)
to

Fir die Losung dieses Problemes bietet sich die dynamische
Programmierung an (Sniedovich, 1992). Angenommen ein durch die
Steuervektoren u(i=1.. P) definierter P-Stufiger Prozess, welcher vom
Anfangszustand X(0) ausgehend die Zustinde X(i=1..P) durchliuft, 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 beziiglich demselben
Giitekriterium dem Optimum entsprechen (Schneider und Mikolcic, 1972).

Fir 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 fir 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
durchgefiihrten 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 Fillen 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 #hnlichere Zustandsvektoren erhalten
werden. Die Menge der Zustandvektoren am Ende der einzelnen Stufen
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bilden das Zustandsgitter. Das durch die verwendete neue Stufendefinition
erhaltene engere Gitter erlaubt eine kleinere Anzahl von
Dosiergeschwindigkeiten zur Berechnung eines Zustandgitters.

Das prinzipielle Struktogramm fiir 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 F,, wel-
che zwischen F;; und Fq liegen. Erzeuge ein Zustandsgitter aus den
Zustanden X, welche am Ende der Stufe p erhalten werden bei An-
wendung der zwischen Fp;, und F,,, diskretisierten Dosierraten F,.

2. Die dynamische Programmierung beginnt bei der letzten Stufe p=P.
Dabei wird ausgehend von jedem Gitterpunkt Xp.1y, das Giitekriterium
J berechnet, welches erhalten wird, wenn die Feedrate der letzten Stufe
P auf jede der diskreten Dosierraten F, gesetzt wird. Die vom Zustand
Xp-1)n ausgehende Dosierrate, welche zum besten Giitekriterium fiihrt,
wird in der Matrix des vorldufig optimalen Dosierprofils Op, abge-
speichert. Reduziere p um 1.

3. Wihle einen Zustandspunkt X1y, und setze die Dosierrate in der Stufe
p auf jedes F,. Berechne die daraus entstehenden Zustinde Y.
Ermittle fiir jeden Zustand Y, den am néchsten liegenden Zustand X,
des Zustandgitters und weise den Dosiergeschwindigkeiten der
folgenden Stufen die Werte des von diesem Zustand ausgehenden
vorldufig optimalen Dosierprofils Oy,(k=(p+1).P) zu. Berechne die
durch dieses Dosierprofil entstehenden Giitekriterien.

4. Weise neu der Matrix mit dem vorldufig optimalen Feedprofil
Opn(k=p.P) die Werte zu, welche zum optimalsten Giitekriterium fiih-
ren. Falls p > 1 ist, reduziere p um 1 und fithre erneut Schritt 3 durch.
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Zur Ermittlung des Zustandes X, des Zustandgitters, welcher dem durch
Variation der Feedrate der Stufe p erhaltenen Zustand Y., am néchsten
liegt, wird die Distanz zwischen diesen Zustinden nach untenstehender
Gleichung ermittelt:

(5-3)

k stelit dabei die Dimension des Zustandvektors dar. Derjenige Zustands-
punkt X, wird gewhlt, fiir welchen d,, am kleinsten ist.

Aufteilen des Feeds Ftot in P Stufen mit je gleicher Menge Feed Ftot/P
Diskretisieren der Feedrate zwischen Fmax und Fmin in N Raten Fp(n=1..N)

Farn=1..N
Fir p=1..P

Setzen der Feedrate Fp auf den Wert Fpy
Berechnen des Zustandes Xpn und Abspeichern im Zustandsgitter X

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

Far p=P step -1 to 1

Farn=1..N

Auswahl des Zustandpunktes X(p-1)n

Jmax:[ 1
Far m=1..M
Setzen der Feedrate der Stufe p auf Fm

N p=P else

Berechnung des Zustandes Xpnm

Ermittlung Xpn welcher Xpnm am néchsten
Fir k=(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

then IF J>Jmax OR J={ ]

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).

a Lend
1=Z+Y Jo*(x; - xim)? (5-6)
i=1 0

Dabei stellt Z die zu optimierende Zielgrosse dar, x; den Zustand der i-ten
Zustandsvariablen, x;;;, den Wert dieser Variablen, welcher nicht {iber- oder
unterschritten werden darf, a die Anzahl der begrenzten Zustandsvariablen
und 6; die Gewichtung. Da diese Abweichung nur entweder bei Uber- oder
Unterschreiten der Grenze gewichtet werden soll, muss 0;*(x; - xlim)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 Féllen das Integral
dieser Abweichungen iiber die ganze Batchdauer gebildet. Da die Begren-
zung mehrere Male Uiberschritten werden kann, hat dieses Verfahren
Vorteile. 0; wurde so gewihlt, 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 fiir die dynamische
Programmierung

Im Fall der Optimierung eines chemischen Prozesses ist die Zielgrosse Z
meist 6konomischer Art. Diese ist von der Entwicklungsphase und dem
okonomischen Umfeld abhingig. In Tab. 5-1 sind mogliche Skonomische
Zielgrossen in Abhéngigkeit des Umfeldes aufgelistet.

Der Strafterm, welcher die Einhaltung von Randbedingungen sicherstellt,
ist abhéingig vom chemischen System und den Anforderungen an die Pro-
duktmenge und Produktqualitét. In Tab. 5-2 sind mégliche Werte, welche
in den Strafterm aufgenommen werden konnen, in Abhdngigkeit des
chemischen Systems aufgelistet.
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Tab. 5-1: Okonomischer Term  fiir  Zielfunktionen in Abhdngigkeit der
Entwicklungsphase und des ¢konomischen Umfeldes. (P=Produktmenge,
E=Eduktmenge,  V=Volumen, (=Zeit, — PC=Produktkosten pro
Produktmenge, PP=Produktpreis pro Produktmenge)

Fall Umfeld Okonomieterm
A Gesamtes Produkt wird unabhéngig der
produzierten Menge zu einem fixen Preis P
abgesetzt. E
Frihe Entwicklungsphase
B Gesamtes Produkt wird unabhéngig der
produzierten Menge zu einem fixen Preis 2]
abgesetzt. BVt
Spatere Entwicklungsphase
C In einer gegebenen Apparatur soll eine
bekannte fixe Menge Produkt produziert
werden, wobei der Produktpreis bekannt und pCY
fix ist.
Spéte Entwicklungsphase.
D Das in einer gegebenen Apparatur
hergestellte Produkt kann unabhéngig von P*(PP-PC)
der produzierten Menge vollstandig zu einem 1
bekannten fixen Preis abgesetzt werden.
Spéte Entwicklungsphase.

1)

Zusditzlich muss die Randbedingung der fixen produzierten Menge in den
Strafierm aufgenommen werden.

Die Grenzen, welche die als Randbedingung vorhandenen Grdssen nicht
iberschreiten diirfen, sind abhingig von apparativen, qualitativen und

sicherheitstechnischen Anforderungen. Als Qualitdtskriterium 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 Selektivitdt. Aus den apparativen Anforderungen ergibt sich eine

Grenze fiir die maximale Warmeleistung dQ/dt. Diese Grenze lésst sich in
frithen 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 beriicksichtigende Grdsse in Abhdngigkeit des chemischen
Systems. (E=Edukt, P=Produkt, NP=Nebenprodukt, K=Verunreinigung im
Produkt, ZP=Zersetzungsprodukt, dQ/dt=Wirmeleistung,
MTSR=Maximaltemperatur der Standardreaktion, TMR,;~Time to Maxi-
mum Rate adiabatic)

Fall Chem. System Randbedingung
A 2E-P %, MTSR
i
B 2E-P 9Q \rrsr, —2
, dt P+ K,
YE,P— NP i
i
© YE-P-ZP & MTSR, TMR,,
i
b 2E-P-ZP %% MTSR, TMR,, —
i P+2 Ki
YEP—NP i
i

verwendeten Apparatur scharf. Die Sicherheitsgrenzen TMR,4 und MTSR

sind wie in

Kapitel 2 definierbar. Wie diese Zielfunktionen eingesetzt wer-

den kénnen, wird im folgenden an zwei Fallbeispielen erldutert.

5.3 Fallbeispiel Sulfonierung

In diesem Fallbeispiel soll durch Regelung der TMR,4 beziehungsweise

durch dynamische Programmierung das Dosierprofil optimiert werden. Die

Anwendung dieser beiden Methoden auf dasselbe Fallbeispiel ermdglicht
einen Vergleich der Resultate. Gezeigt werden soll, inwieweit die Resultate

libereinstimmen und wie in diesem einfachen Fall vorgegangen werden

kann.
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NOZ 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 Sulfonsdure gebildet wird (Abb. 5-3). Die zugrundeliegenden
Daten wurden anhand der Angaben im Thermal Safety Training (ESCIS,
1997) abgeleitet. Die Reaktion findet in Schwefelsdure statt (Streitwieser
und Heathcock, 1986). Als Modell fiir die Reaktionsgeschwindigkeit r,
wurde eine bimolekulare Reaktion je erster Ordnung beziiglich Nitroaromat
und Schwefeltrioxid angenommen.

ry =k * exp (— R E ;{RM) * [Nitroaromat] * [SOs] (5-7)
Dabei bezeichnet Tgy die Temperatur der Reaktionsmasse, R die uni-
verselle Gaskonstante in J*mol'*K™! und die eckigen Klammern die Kon-
zentrationen in mol*m>. Im betrachteten System wurde ein
priexponentieller Faktor k;. von 1.24e6 m**mol'*s’ und eine Akti-
vierungsenergie E,; von 97800 J*mol” verwendet. In diesem einfachen
Beispiel wird eine mogliche Nebenproduktbildung vernachlissigt.

Sowohl der vorgelegte Nitroaromat als auch die gebildete aromatische
Sulfonsdure konnen sich aufgrund des vorhandenen Nitrokdrpers exo-
therm zersetzen. Zersetzungen von Nitrokorpern 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).

E, "
r; =k, * exp (— R ;RM) * [Sulfonsiure] (5-8)
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13 = k3., * exp (— R f “,;RM] * [Nitroaromat] (5-9)

Fiir diese Reaktionen wurde ein priexponentieller Faktor kj.. =k;. von
5.76e4 s und eine Aktivierungsenergie E,, = E;3 von 90370 J*mol™” ver-
wendet. Fiir die Wérmeleistung ergibt sich

d
%= I * (-AHRI) + Iz * (-AHRz) + I3 * (-AHR3) (5-10)

mit einer Reaktionsenthalpie AHr; der Hauptreaktion von -80000 J *mol!
und der Zersetzungsreaktionen AHg, = AHg; = -460000 J*mol™.

Im betrachteten Verfahren werden zu einer Startreaktionsmasse von
5586 kg mit einem Volumen von 3.7 m®, bestehend aus 18000 mol in
Schwefelsiure gelostem Nitroaromat, 27720 mol Schwefeltrioxid in Form
von Oleum 65% zugegegeben, was zu einer Massezunahme von 3396 kg
und einer Volumenerhhung von 2.3 m® fiihrt. Anhand dieser Angaben
kann eine Stoffbilanz aufgestellt werden. Untenstehend ist als Beispiel die
Stoffbilanz fiir Schwefeltrioxid dargestellt.

dNsos3 _
dt

ANso3

-n VO + Fo®) * T4y

(5-11)
Dabei bezeichnet V(t) das Volumen in m®, Fp(t) die Dosiergeschwindigkeit
in m**s™!, ANgo; die Anzahl mol Schwefeltrioxid, welche total zudosiert
werden und AV die durch die Dosierung erreichbare Volumenénderung.

Die akkumulierte Anzahl Mol Edukt Ny (t) ist die im Unterschuss vor-
liegende Komponente; d.h. das Minimum der Anzahl Mol Nitroaromat und
der Anzah! Mol Schwefeltrioxid. Diese lassen sich durch dynamische
Simulation berechnen. Daraus ergibt sich die maximale Temperatur der
Standardreaktion MTSR(t)

- *
MTSR(t) = T + A" Nt (5-12)
M(t) * cprm

M(t) ist dabei die Masse in kg und c, gy die Warmekapazitat in J/(kg*K),
welche aufgrund der vorhandenen Anteile an Schwefelsdure (c, ~ 1300
J*kg*K!) und organischen Substanzen (c, ~ 1700 J *kg'*K") als 1600
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J*kg'*K! angenommen wurde. Ausgehend von dieser Temperatur lisst
sich die TMR,4(t) durch

_ * R ¥ 2
TMR(t) = Sofu” R* MISR(© (5-13)

qzr(MTSR) * E»

berechnen, wobei qz,r(MTSR) die Wirmeleistung 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 Produktqualitdt muss ein Endum-
satz von 99 % erreicht werden. Weiter wird davon ausgegangen, dass der
Markt beliebig viel Produkt aufnehmen kann. In der Optimierung geht es
folglich darum, die Produktmenge M4 pro Volumen V und Zeit tcyq 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 dargestelite Raum-Zeit-Ausbeute beschrieben

werden.

Mprod
Z= m (5-14)

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
Skonomische Zielfunktion Z auch grosser wird. Da jedoch die TMR,y mit
der Akkumulation korreliert ist, welche ebenfalls mit grosserer Dosierge-
schwindigkeit zunimmt, kann die Dosiergeschwindigkeit nicht beliebig
grosse Werte annehmen. Als Limite, welche TMR,y minimal erreichen
darf, wird ein Wert von 24 Stunden verwendet (Stoessel, 1993a). Zur
Einhaltung dieser Randbedingung wird die Zielfunktion um das gewichtete
Integral der Unterschreitung dieser Limite erweitert. Die Gewichtung ist
dabei von den Priorititen der Benutzerinnen abhiingig. In Gleichung 5-15
ist die mit dieser Straffunktion erweiterte Zielfunktion J dargestellt.
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= Lﬁ-"—“ 0 * JATMR,? dt (5-15)
\% tCyc] 0
mit ATMRyq =0 fiir TMRyq(lim) - TMR,q < 0

ATMRy = TMR,q(lim) - TMR,y ~ fiir TMRyq(lim) - TMRyg > 0

Aufgrund dieser Uberlegungen werden im folgenden die oben erwihnten
Methoden der Regelung der TMR,4 und der dynamischen Programmierung
angewendet. Ziel ist, mit einer moglichst grossen Dosiergeschwindigkeit
ohne Unterschreitung einer TMR,4 von 24 Stunden bei einer konstanten,
wihlbaren Reaktortemperatur méglichst kurzer Zeit einen Umsatz von
99 % zu erreichen.

5.3.3 Resultate

5.3.3.1 Resultate der Regelung der TMR,,

Der Prozess wurde isotherm bei den Temperaturen T = 363, 373, 383,
393, 403 und 408 Kelvin simuliert. Als Reglereinstellungen (Gleichung 5-2)
wurden dabei ein po von 50%, ein K, von 18.0 und ein 1; von 900 s ge-
wihlt. In Abb. 5-4 sind als Beispiel die erhaltenen Dosierprofile F(t) in kg/s
fir die drei Temperaturen Ty = 363, 383 und 403 K dargestellt. Dabei wird
zur Aufrechterhaltung einer quasi konstanten Konzentration [SO;] 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
héheren MTSR und somit zu einer kiirzeren TMR 4 fiihrt.
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Abb. 5-4:  Verlauf der Stellgrosse Dosiergeschwindigkeit von Oleum 65% bei
verschiedenen Reaktortemperaturen (— 403 K, ——383 K, --- 363 K)
und der Regelung von TMR ,; auf 24 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 dhnliches 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 TMR 4
mit der Stellgrosse Dosiergeschwindigkeit auf 24 Stunden geregelt wird.

T(K) Dosierzeit (s) Zeit bis RZ Ausbeute
X=99% (mol/(s*m?))
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 fiir 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 8 von 1.0e-8 gewdhit. Dieser
Wert fiihrt 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 stdchiometrischen 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 héherer
Temperatur ist die Dosiergeschwindigkeit grosser. Wie in Tab. 5-4
dargestellt wird die Dosierdaver dadurch kiirzer und die Produktivitit
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.

F (kg/s)

0.0E40 \—
0 10000 20000 30000 40000 50000 60000

t(s)

Abb. 5-5:  Durch dynamische Programmierung mit 15 Stufen erhaltener Verlauf der
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 RZ Ausbeute
X=99% (mol/(s*m®)
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 fiir die Temperaturen 363, 373, 383, 393, 403 und
408 Kelvin eine konstante Feedrate auf den maximalen Wert gestellt, der zu
einer minimalen TMR, von 24 Stunden fiihrte. Die entsprechenden
Resultate sind in Tab. 5-5 dargestellt.

5.3.4 Vergleich der drei Varianten

Die durch Regelung der TMR,; 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 RZ Ausbeute
X=99% {mol/(s*m%)
363 2.1367e-5 107640 268720 0.0110
373 3.2417e-5 70950 129810 0.0228
383 4.3099e-5 53370 72630 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 auf ein TMR 4 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 betriachtliche Steigerungen der Raum-

Tab. 5-6: Raum-Zeit-Ausbeute der durch dynamische Programmierung und durch
Regelung der TMR,,; gefundenen Dosierprofile, ausgedriickt in Prozent der
optimalen Raum-Zeit-Ausbeute des konstanten Dosierprofils bei ver-
schiedenen Temperaturen.

Tr Konstant | Dyn Prog | Regelung
363 K 100 % 111 % 113 %
373K 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 Sensitivititsanalysen beziiglich Prozessabweichungen
beriicksichtigt. Der Vorteil der Regelung der TMR,y besteht in der
Einfachheit. Weiter ergibt diese Methode hier die optimaleren Verldufe als
die dynamische Programmierung, da keine Diskretisierung der
Dosiergeschwindigkeit notwendig ist. Der Nachteil besteht darin, dass
kompliziertere Zusammenhénge nicht mehr erfasst werden kénnen.

Im folgenden Beispiel soll 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 Abhdngigkeit 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 (I) an ein ungesittigtes 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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Abb. 5-7:  Betrachtetes Reaktionssystem mit der Hauptreaktion und der Neben-
reaktion (I: Keton, II: Lithiumacetylid, III: Lithiumetinolat).

Die Reaktion findet in einem organischen Ldsungsmittel 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.

r; = ki * [Keton] * [Lithiumacetylid] (5-16)
r, =k, * [Keton] ? (5-17)

Die der Formalkinetik zugrundeliegenden Daten wurden durch Anpassung
an im Betriebsreaktor gemessene Konzentrationsverldufe des Ketons und
des Lithiumetinolats ermittelt (Zechner, 1996). Die Reaktionsgeschwindig-
keiten wurden nur bei einer Temperatur bestimmt. Deshalb kénnen keine
Angaben zu Aktivierungsenergien gemacht werden.

Im betrachteten Verfahren wird das im organischen Losungsmittel geldste
Monolithiumacetylid in einem geriihrten Kessel vorgelegt. Das in demsel-
ben Losungsmittel geldste 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
abhingig ist, wird die Reaktion isotherm gefiihrt. Die fiir die Stoffbilanz
notwendige Zusammensetzung des harzigen Nebenproduktes wurde durch
Elementaranalyse ermittelt. Dabei wurde ein Verhéltnis von Keton zu
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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.

de](teton =Fp-11*V-3**V (5-18)
dNLithidu;nacegxlid = *V-n*V (5-19)
dNLith(iil{netinolat =1 *V (5-20)

Fp steht fiir die Dosiergeschwindigkeit des Ketons (mol*s™), V fir das
Volumen der Reaktionsmasse (m®), 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 Selektivitdt (Levenspiel, 1972). Dies kann
durch eine kleine Dosiergeschwindigkeit erreicht werden. Damit verldngert
sich jedoch die Dosierzeit. Unter Umsténden kann die Raum-Zeit-Ausbeute
aber trotzdem aufgrund der hoheren Selektivitit aufrecht erhalten oder
sogar gesteigert werden. Da im betrachteten Fallbeispiel das Marktvolumen
begrenzt ist, soll die Produktionsmenge nicht beliebig ausgedehnt werden.
Deshalb wird nicht die Raum-Zeit-Ausbeute maximiert, sondern die Pro-
duktkosten PC bei gleichbleibender Jahresproduktionsmenge Mproq mini-
miert.

Dies fiihrt zu der in Gleichung 5-21 formulierten 6konomischen Zielfunk-
tion Z, wobei die Einhaltung der Randbedingung einer konstanten Produk-
tionsmenge durch die mit 6, gewichtete Abweichung AM,,q der erreichten
Produktionsmenge von der Sollproduktionsmenge erreicht wird.

7= l\lj[id +0, % AMyrod? (5-21)
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Die totale Produktionsmenge Mroq ergibt sich aus der Produktionsmenge
pro Batch und der Anzahl Batches pro Jahr. Zur Berechnung der Anzahl
Batches pro Jahr miissen die Dosierzeit, die Nachreaktionszeit und die
Umstellzeit berticksichtigt werden.

Die Produktionskosten PC sind die Summe der fixen und der variablen
Kosten. Die fixen Kosten sind unabhingig 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 tp 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 wihrend 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 méglich, weil die Apparatur
als bekannt vorausgesetzt wird. Dadurch ergibt sich als weitere
Randbedingung eine maximale Wirmeleistung Q;..x der Reaktionsmasse,
welche aus Sicherheitsgriinden nicht iiberschritten werden darf. Zur
Einhaltung dieser Randbedingung muss die Zielfunktion um die mit 6,
gewichtete Abweichung AQ, der Warmeleistung Q, von der maximalen
durch das Kiihlsystem abfithrbaren Wirmeleistung Q(lim) erweitert
werden. Dies ergibt das in Gleichung 5-22 dargestellte Giitekriterium J.

PC

I=Zp*6.* AMrod” + 6, * AQ/ (5-22)
mit AQ,=0 fiir Q(lim) - Q, < 0
AQ, = Q(lim) - Q fur Q(lim) - Q;2 0

Die Beriicksichtigung der Wirmeleistung in der Zielfunktion ist moglich, da
die Wirmeleistung von den Eduktkonzentrationen abh#ngt. Diese wie-
derum lassen sich durch die Dosiergeschwindigkeit beeinflussen.

Fiir 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 8 wurden so gewihlt,
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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 6konomischen Leistung fiir die Produktion des
Lithiumetinolats fiihren, wobei eine bestimmte Produktionsmenge erhalten
werden muss und die Wirmeleistung einen durch die Apparatur gegebenen
Wert nicht iiberschreiten 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-
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Abb. 5-8:  Dosierprofil bei konstanter Dosiergeschwindigkeit und daraus resultie-
rende Molverldufe, normiert auf diese Variante.
(— Dosiergeschwindigkeit,- - - Ketonmenge,— « — Nebenproduktmenge)
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Abb. 5-9:  Durch dynamische Programmierung optimiertes Dosierprofil
und daraus resultierende Molverldufe, normiert auf konstante
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 X,o5; bezeichnet.

Fiir die dynamische Programmierung des in 15 Stufen aufgeteilten Dosier-
profils wurde mit einem 6, von 3.0e-5 und einem 6, von 5.0e-6 das in
Abb. 5-9 dargestellte Optimum gefunden. Man erhélt eine abnehmende
Dosiergeschwindigkeit. Die maximale Warmeleistung konnte eingehalten
werden, wihrend die Sollproduktionsmenge um 0.2 % unterschritten
wurde. Im Vergleich zum Verlauf mit konstanter Dosiergeschwindigkeit ist
die Ketonakkumulation nur noch halb so gross. Weiter verlduft die Zu-
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Abb. 5-10: Optimales zweistufiges Dosierprofil mit konstanten Dosiergeschwindig-
keiten und daraus resultierende Molveriiufe, normiert auf konstante Do-
siergeschwindigkeit (— Dosiergeschwindigkeit, - - - Ketonmenge,

— « = Nebenproduktmenge).

nahme niherungsweise linear. Dadurch kann der steile Anstieg der Neben-
produktbildung gegen Ende der Dosierung verhindert werden.

Die Einfiihrung dieses optimalen Dosierprofils oder einer monotonen Néhe-
rung dazu wiirde in der bestehenden Anlage ein anderes Regelungskonzept
und eine Neuinstallation der Mess- und Steuerinstrumente bedingen
(Chang, 1995). Deshalb soll dieses optimale Profil soweit vereinfacht wer-
ohne
implementierendes Profil erhalten wird.

den, dass grosse  Leistungseinbussen ein einfach zu

Als einfachste Variante fiir 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 F; der ersten Stufe, die Dosiergeschwindigkeit F,
der zweiten Stufe und die Dauer t; 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 fiir die verschiedenen Dosierprofile, wobei fir alle dieselbe
Produktmenge pro Jahr produziert wird. Angaben in normierten Einheiten,
bezogen auf das einstufige Profil als Referenz.

Einstufiges Optimales Zweistufiges
Profil Profil Profil
Produktionskosten 100 96.8 96.9
Anzahl Batches 100 96.6 96.8
Anteil Nebenprodukt Xigss _ 0.60"Xies 0.62"X 56,
Produktionsmenge 100 99.8 99.9

schriebenen Zielfunktion und einer Gewichtung 6; = 0.0004 und 6,= 0.0
verwendet wurde. 0, wurde so gewihlt, dass die gewichtete Abweichung
von der Sollproduktionsmenge im Optimum in derselben Gréssenordnung
wie der Okonomieterm der Zielfunktion lag. Unabhéngig vom Wert von 6,
wurde die durch die Apparatur gegebene maximale Wirmeleistung nicht
iiberschritten. Deshalb kann 8, auf 0.0 gestelit werden. Mit diesen Ein-
stellungen wurde die Sollproduktionsmenge um 0.1 % unterschritten. Das
so gefundene Dosierprofil ist in Abb. 5-10 dargestellt. Die maximale
Wirmeleistung wird nicht iiberschritten. Aufgrund der in beiden Stufen
konstanten Dosiergeschwindigkeit ergeben sich fiir die Ketonakkumulation
zwei Maxima, welche in derselben Grdssenordnung 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 erklért sich durch
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eine im Vergleich zur Dosierzeit lange Vorbereitungszeit. Im Fall einer
anderen Zielfunktion, z.B. Raum-Zeit-Ausbeute, kénnen andere optimale
Profile resultieren. Es ist deshalb wichtig, sich zu Beginn der Optimierung
Klarheit tiber die eigene Zielsetzung und {iber die Bediirfnisse 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 Kapazitit eingehalten werden kénnen. In einfachen
Féllen, bei denen eine direkte gleichgerichtete Abhéngigkeit der 6konomi-
schen Zielgrosse von einer Prozessvariablen liber 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 Fille, z.B. wenn
eine hohe Konzentration die Zykluszeit reduziert, gleichzeitig aber auch die
Selektivitdt negativ beeinflusst, ist die dynamische Programmierung geeig-
net. Hier kénnen auch mehrere Randbedingungen parallel beriicksichtigt

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 iber sein Verhalten. Dieses Systemverhalten kann
somit unter verschiedenen Bedingungen abgeschitzt werden.

¢ Die Einfihrung einer 6konomischen Zielfunktion bewirkt eine Ausein-
andersetzung mit den Marktanforderungen. Die Auswirkungen von
Marktinderungen auf die optimale Betriebsweise konnen durch die
Verwendung anderer Zielfunktionen schon frith untersucht werden.

o Der Strafterm in der Zielfunktion ldsst sich einfach erweitern oder
umwandeln, so dass neben der Sicherheit auch Okologie als Randbe-
dingung beriicksichtigt werden kann.
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» Reaktionswege
o Stéchiometrie
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Modellerweiterung um Verfahren
o Kontaktschema
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Analyse des Prozessmodelis
o Modeliverifikation
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Erzeugung von Alternativen
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o Definition der Zielfunktion
o Optimierung der Alternativen

'

Machbarkeit des Optimums
o Vereinfachung des Optimums
« Vergleich der Leistung mit Optima

Abb. 5-11: Stufenweises Vorgehen zur Optimierung in der Verfahrensentwicklung.

e Das mit dynamischer Programmierung gefundene optimale Dosierprofil
kann schon frith in der Entwicklung als idealer Referenzpunkt dienen.
Dadurch lassen sich Fortschritte gut quantifizieren.

Durch die Beriicksichtigung der durch die betrieblichen Umsténde gegebe-
nen Randbedingungen sollte die nun folgende Anlageprojektierung und
Apparateauslegung effizient gestaltet werden konnen. Im folgenden Kapitel
soll dariiber hinaus noch gezeigt werden, wie das Verhalten des Gesamt-
systems mittels dynamischer Simulation abgebildet werden kann.



6. Abschéatzung der apparativen An-
forderungen fir die Betriebseinfiilhrung

6.1 Einleitung

Bei der Betriebseinfilhrung 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 Stabilitéitsgrenze des
Systems iiberschritten werden, indem die Warmeproduktion im Vergleich
zur Wirmeabfuhr zu gross wird. Weiter kann die Qualitéit negativ beein-
flusst werden, wenn z.B. aufgrund einer zu grossen Dosiergeschwindigkeit
die Selektivitit zugunsten einer unerwiinschten Nebenreaktion verschoben
wird.

Fiir die Uberpriifung der Einfiihrbarkeit kénnen die Kriterien Machbarkeit,
Flexibilitit, Sicherheit und Regelbarkeit angewendet werden (Soroush und
Kravaris, 1993a, 1993b). 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 Wirmeflusskalorimeter experimentell
ermittelt werden (Stoessel, 1997). Fiir eine bereits vorhandene Apparatur
kénnen 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 frithe Berticksichtigung der Regelungstechnik, was sich in der
Praxis als Vorteil erwiesen hat (Sheffield, 1992)
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Die Betriebseinfiihrung des durch dynamische Programmierung gefunde-
nen Dosierprofils (Kap. 5) oder einer stetigen Niherung dazu wire nur mit
tiber die konventionelle Regelungstechnik hinausgehenden Methoden
machbar (Berber, 1996). Diese fortgeschrittenen Methoden (Kravaris und
Chung, 1987; Lee und Sullivan, 1988; Astrdm, 1983) sind nach
Literaturangaben speziell fiir die Regelung von Batch-/Semibatch-Pro-
zessen geeignet. Auch fiir Kaskadenregelungen wurden Auslegekriterien
fiir 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 soll 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 soll die Anwendbarkeit der dynamischen Simulation zur
Uberpriifung des zukiinftigen Betriebsverhaltens diskutiert werden. Dies
erfolgt anhand der Betriebseinfiihrung des im vorherigen Kapitel gefun-
denen zweistufigen Dosierprofils fiir das Fallbeispiel Etinol.

6.2 Einfluss der Apparatur auf die Warmebilanz

Fiir die Betriebseinfilhrung muss der Einfluss der Apparatur auf die Wir-
mebilanz beurteilt werden. Dazu wird der Wérmeeintrag iiber das Kiihl-
Heizsystem betrachtet. Der Gesamtwiderstand 1/U fiir den Wirmedurch-
gang zwischen Reaktorinhalt und Warmetrigermedium setzt sich aus drei
Teilen zusammen: dem inneren Filmwiderstand (1/c;), dem Wandwider-
stand (d/Aw) und dem dusseren Filmwiderstand (1/o.,) (ESCIS, 1989).

Dabei steht U fiir den Warmedurchgangskoeffizienten (W*m™2*K™), a;; fiir
den inneren Wirmeiibergangskoeffizienten (W*m*K™), a,, fiir den dusse-
ren Wirmeiibergangskoeffizienten (W*m>*K™"), A fiir die Warmeleitfshig-
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keit der Reaktorwand (W*m*K™') und d fiir die Wandstirke (m). Diese
drei Terme lassen sich in einen reaktionsseitigen Widerstand 1/a; und einen
apparateseitigen Widerstand 1/ vereinfachen.

Fiir den reaktionsseitigen Warmeiibergangskoeffizienten o; gilt nach Um-
formen der Nusseltgleichung (Stoessel, 1994)

213 43 3 [2xn2
n~" *dg * pPrHEAM *e*g

dR * g1/3 n

o; = Cl * =nP * g%y (6-2)
Dabei ist C' eine vom Riihrertyp abhingige dimensionslose Grosse,
welche den Leistungseintrag pro Volumen beschreibt (Wilke et al.,, 1991),
n die Rithrerdrehzahl (s™'), ds der Durchmesser des Riihrers, dp der
Durchmesser des Reaktors, g die Fallbeschleunigung (9.81 m*s?), p die
Dichte der Reaktionsmasse (kg*m?®), A die Wirmeleitfshigkeit der
Reaktionsmasse (W*m*K™), n die dynamische Viskositit (kg*m™*s™) und
¢, die Wirmekapazitét der Reaktionsmasse (J *kg K,

Diese Gleichung setzt sich aus einem Term z, welcher die apparativen
Faktoren des Reaktors beschreibt, und einem Term Y zusammen, welcher
die relevanten stoffabhéngigen Grossen zusammenfasst. Der nur von der
Reaktionsmasse abhingige Term 7 l4sst sich fiir reine Fliissigkeiten auf-
grund der Stoffeigenschaften rechnerisch abschitzen. Falls dies nicht
méglich ist, kann ¥ mit dem Wilson-Plot experimentell ermittelt werden
(Bourne et al., 1981).

Durch Einsetzen der Gleichung 6-2 in Gleichung 6-1 ergibt sich

l:n-2/3 *_1__+ 1

U Z*y @ (6-3)

Wird nun der Widerstand 1/U bei verschiedenen Riihrerdrehzahlen n expe-

3 aufgetragen, ergibt sich als Steigung

rimentell ermittelt und gegen n’
1/(z*y) und als y-Achsenabschnitt 1/¢. Nach Bestimmung dieser Gréssen
fiir ein Fluid 1 mit bekanntem 7y, kann anschliessend ¥, fiir ein beliebiges

Fluid 2 bestimmt werden (Regenass, 1997).

Fiir die Simulation muss die Viskositit und die Wérmekapazitit als Funk-
tion der sich #ndernden Zusammensetzung berechnet werden. Fiir die
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Viskositidt Nyix einer Mischung von i Stoffen mit Massenanteilen f; und
Viskositéten n; gilt:

In(Nmix) = 25 * In(n;) (6-4)
i

Fiir die Eigenschaften Warmeleitfahigkeit A und die Warmekapazitit ¢, gilt
in analoger Weise:

Eigenschafty, = Y, f; * Eigenschaft; (6-5)

1

6.3 Fallbeispiel Etinol

In diesem Beispiel wird die Betriebseinfihrung 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. Fiir die Reglerkonfiguration soll von den
bestehenden Einrichtungen ausgegangen werden.

Das Modell der Formalkinetik und die sich daraus ergebenden Stoff- und
Energiebilanzen werden aus Kapitel 5 libernommen. Zur Abschitzung des
Verhaltens des optimierten Verfahrens soll im folgenden dieses Modell mit
den apparativen Betriebsgegebenheiten ergédnzt werden, welche sich
einerseits durch die Verkniipfung der einzelnen Apparate mit den Stoff-
und Wirmestrdmen, 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 Rilhrwerk und einem
Wirmetauschsystem  (Abb.6-2 und  Abb. 6-3). Das  primére
Wirmeaustauschsystem ist ein Methanolkreislauf. In der betrachteten
Phase ist dieser iiber einen Wirmetauscher mit einem sekundéren
Ammoniakkreislauf gekoppelt. Aufgrund der Betriebsangaben (Gentner,
1997) wurde vereinfacht ein Doppelmantelreaktor mit homogener
Temperatur im Mantel angenommen. Die Modellierung des
Wirmeiiberganges basiert auf der Anpassung an gemessene Kithlkurven
des mit Methanol gefiillten Betriebsreaktors. Fiir den apparateseitigen
Wirmeitbergang wurde ein ¢ von 1485 W*m2*K! ermittelt. Davon
ausgehend wurde nach Glg. 6-2 fiir die betrachtete Reaktionsmasse ein
z*n? von 0.2945 und ein ¥ zwischen 7596 und 9390 W*m™*K'! ermittelt.
Der Methanolkithler wird gemédss der Apparatespezifikation als
Roéhrenwirmetauscher mit 24 Réhren von 10 m Lange und 0.0483 m
Durchmesser mit einem Wirmeiibergangskoeffizienten von 750
W/(m**K) beschrieben. Dies entspricht einer Austauschfliche von
36.4 m®. Fiir die Simulation wurde der Wirmetauscher durch finite
Elemente modelliert (Anhang A4). Aufgrund von Betriebsmessungen kann
die Temperatur des Kiihlmediums NH; 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 Sekundirkreis (Folgeregler) vom Priméirkreis
(Fuhrungsregler) gefuhrt: Die Stellgrésse des Primirkreises ist Sollwert
des Sekundirkreises (Steiner, 1990). Diese Konfiguration basiert darauf,
dass sich die Auswirkungen von Storgrossen schneller bei einer
Zwischengrsse der Regelstrecke als bei der effektiven Steuergrésse zei-
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Strecken- —— Strecken-
abschnitt 2 abschnitt 1
y *h
Folge- Fuhrungs- v
regler regler -

Abb. 6-1:  Prinzipieller Aufbau Kaskadenregelung. (w.: Fiirungsgrosse,
Y:Reglerstellgrisse, z,: Storgrosse im Primdrkreis, z,: Storgrosse im
Sekunddirkreis, x;: Regelgrdsse des Sekunddrkreises, x: Regelgrosse)

gen. Die Verwendung einer Hilfsregelgrdsse 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 Tryset gehalten werden kann. Die
Drehzahl der Dosierpumpe ny,m, ist die Stellgrosse des Sekundirkreises,
welcher als PI-Regler konfiguriert ist. Der Sollwert (Reaktorinnen-
temperatur) wird im Primérkreis anhand der Regeldifferenz der Reaktor-
innentemperatur iiber einen PID-Regler errechnet. Die Manteltemperatur
wird unabhidngig 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.

Fureg = Pom + K. *RD(Ty) + B /RD(T )t + K, 1 002 (6.6)
LFD

Dyump = Pop + Ko "RD(Fp) + —m*f RD(T,)dt 6-7)
Fpreg bezeichnet dabei den Sollwert fur die Dosiergeschwindigkeit,
welcher an den zweiten Regelkreis gegeben wird. RD(TR) ist die Regel-
differenz  Tgset-Tx  des  Primdrkreises. npum, bezeichnet die
Pumpendrehzahl, wobei RD(Fp) die Regeldifferenz Fpreg-Fp bezeichnet.
Im Anhang A3 sind die Reglereinstellungen angegeben.
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Feed

Abb. 6-2:

NH3

=)

Taktschritt 1: Regelung der Reaktorinnentemperatur Tg auf den Sollwert
Trset iiber eine Kaskade (Primdrkreis als PID, Sekunddrkreis als PI ge-
schaltet) mit der Dosiergeschwindigkeit Fp, als Stellgrosse. Regelung der
Manteltemperatur T, iiber einen PI Regler auf den Sollwert Tyset mit dem
Methanolfluss durch den Warmetauscher als Stellgrdsse.

Im Taktschritt 2 (Schema in Abb. 6-3) werden die restlichen 5 % der tota-
len Ketonmenge mit einer konstanten Dosiergeschwindigkeit zugegeben.
Diese betrigt rund 50% der Dosiergeschwindigkeit im Taktschritt 1. Die

Feed

Abb. 6-3:

NH3

- S

Taktschritt 2: Regelung der Reaktorinnentemperatur Ty, auf den Sollwert
Tgset iiber eine Kaskade (Primdrkreis als PID, Sekunddrkreis als PI ge-
schaltet) mit dem Anteil des Methanolflusses, welcher durch den Wirme-

tauscher fliesst, als Stellgrosse.
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Reaktortemperatur wird mittels einer Kaskade auf die konstante Soll-
temperatur Tryset 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.

Tyreg=Pun + K.ny*RD(T,) + S285 [RD(T)dt + K. Ty Sl 6.8)
ILT™M

K
Ly = Poup + K. 15 *RD(T)) + 2L [RD(T,,)dt (6-9)
ILLB

Twureg bezeichnet dabei den Sollwert fiir die Manteltemperatur, welcher an
den zweiten Regelkreis gegeben wird. RD(Tgr) ist die Regeldifferenz
Trset-Tr des Primérkreises. Lg bezeichnet die Ventilstellung der Bypass-
Leitung, wobei RD(Ty) die Regeldifferenz Tyreg-Ty; bezeichnet. In der
Simulation werden die Messwerte in Prozent des Messbereiches der im
Betrieb installierten Messfiihler umgerechnet und so weiterverarbeitet.

6.3.2 Validierung des Modells

Die Reaktionsenthalpie der Hauptreaktion AH,; wurde {iber die Bildungs-
enthalpien abgeschitzt. Fiir die Harzbildung wurde angenommen, dass die
Reaktionsenthalpie AH,, derjenigen der Dimerisierung des Ketons
entspricht. Diese wurde mittels Aspen (Aspen, 1995) auf einen Wert von
-99 kJ*mol™! abgeschitzt. Mit diesen Werten wurde das Gesamtsystem
simuliert. Der Vergleich der Resultate mit den in der Betriebsapparatur
gemessenen ist in Abb. 6-4 dargestelit.

Dabei zeigt sich, dass das Schwingen der Dosierrate und der Reaktor-
innentemperatur in der ersten Hlfte der Dosierung vom Simulationsmodell
sehr gut wiedergegeben wird. Gegen Ende der Dosierung nimmt in der
Simulation die Dosiergeschwindigkeit zu. Dies ergibt sich daraus, dass
gemiss Reglereinstellung sowohl die Reaktionstemperatur als auch die
Manteltemperatur konstant sein miissen. Dies fiihrt zu einer konstanten
Wérmeabfuhr und konstanter Reaktionsgeschwindigkeit. Diese ldsst sich
durch eine Konzentrationserh6hung des dosierten Eduktes erreichen.
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Abb. 6-4:  Simulation ohne Anpassung der Reaktionsenthalpien und des Wérme-
uberganges. (AH,;=-99 kJ*mol”, ¢ = 1485 W*m*K™'). Die Resultate
wurden auf den in Abb. 5-10 dargesteliten Fall normiert.

(Reaktorinnentemperatur T: A Messwert, — Simulation;
Dosiergeschwindigkeit ~ F:  x Messwert, —Simulation;
Riicklauftemperatur T: o Messwert, ——Simulation
Vorlauftemperatur T: + Messwert, ---~Simulation)

Fiir die Abweichung der Modellantworten von den Betriebsmessungen sind
zwei Erkldrungen moglich:

1. Gegen Ende der Reaktion nimmt der Wirmedurchgang aufgrund der
sich aus der Oligomerbildung ergebenden Viskosititsénderungen in der
Reaktionsmasse oder aufgrund von Ablagerungen auf der Reaktorwand
ab.

2. Die Nebenreaktionen tragen signifikant zur Warmeleistung bei.

Ein unldsliches Nebenprodukt beeinflusst die Viskositit nach Gleichung
6-10 (Barnea und Mizrahi, 1973).

ﬂ_: CEins*Q _
o exp( 1-90 ) (6-10)
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7 ist dabei die Viskositit der Suspension, 1o die Viskositit des Losungs-
mittels und ¢ der Volumenanteil der nicht loslichen Komponente. Chgiys
betriigt fiir spharische Feststoffe 2.66. Bei einem Wert fiir Cg;,=2.66 wird
nicht beriicksichtigt, dass sich bei einer Harzbildung die Harzmolekiile
gegenseitig beeinflussen und somit die Viskositit starker zunimmt als bei
einer Suspension. Fiir die Simulationen wurde deshalb ein hundert mal

grosserer Wert von Cgir=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 quasistationdren Wert liegt.
Deshalb kann eine Abnahme der Wérmeabfuhr aufgrund eines kleineren

T (normiert)

102 Tso
100 1120

98 -

%go g

E

96 £
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94 -
92 [¥riiTrine 30
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0 50 100 150
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Abb. 6-5: Simulationsresultate mit Beriicksichtigung einer Viskositdtssteigerung,

formal ausgedriickt durch ein Cg,,s von 266.(AH,; = - 99 kJ/mol,
@= 1485 W/m®). Die Resultate wurden auf den in Abb. 5-10 dargestellten

Fall normiert.

(Reaktorinnentemperatur T: 4 Messwert, — Simulation;
Dosiergeschwindigkeit  F:  x Messwert, Simulation;
Riicklauftemperatur T: o Messwert, ——Simulation

;Vorlauftemperatur T: + Messwert, ---Simulation)
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Abb. 6-6:  Simulationsresultate nach Anpassung des Wirmedurchganges und der
Reaktionsenthalpie.(AH,=-400 kJ/mol, o= 1800 W/m?). Die Resultate
wurden auf den in Abb. 5-10 dargestellten Fall normiert.

(Reaktorinnentemperatur T: 4 Messwert, — Simulation;
Dosiergeschwindigkeit  F: x Messwert, —Simulation;
Riicklaufiemperatur T: o Messwert, ——Simulation
;Vorlauftemperatur T: + Messwert, ---Simulation)

Wirmedurchgangkoeffizienten durch eine grossere Temperaturdifferenz
ausgeglichen werden. Dieses Verhalten kann in der Messung jedoch nicht
beobachtet werden.

Deshalb wurde die Erkldrungsvariante 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
ghnlichen 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 Wéarmedurchgangs-
koeffizienten @ wurde fiir ein @ = 1800 W/m? die beste Ubereinstimmung
gefunden (Abb. 6-6). Dieser Wert ist hoch, ldsst sich aber durch die im
Mantel vorhandene hohe Turbulenz erkléren.

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 Ventiléffnung der Bypassleitung.
Diese bewegt sich zwischen den Extrema geschlossen und ganz offen.

Dieses Nichteinhalten der Solltemperatur kann im Prozess zu uner-
wiinschten Auswirkungen fiihren:

e Ausgasen von geldstem Acetylen fithrt zu einer Verschiebung des
Lithiumacetylid Gleichgewichtes

¢ Beeinflussung der Selektivitdt aufgrund verschiedener Aktivierungsener-
gien der erwiinschten Reaktion und der unerwiinschten Harzbildung

» Beeinflussung der Reaktionsgeschwindigkeiten und somit der Warme-
leistung
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Abb. 6-7:  Simuliertes Verhalten der Steuergrissen Ventilstellung des Bypasses
Kiihlkreislauf und Ventilstellung Dosierung und deren Auswirkungen auf
die Reaktor- bzw. Manteltemperatur und auf die Dosiergeschwindigkeit
mit den urspriinglichen Reglereinstellungen. Die Resultate wurden auf den
in Abb. 5-10 dargestellten Fall normiert.

(— Innentemperatur, — Sollwert Innentemperatur,
= " = Manteltemperatur, — *—Sollwert Manteltemperatur,
= = = Dosiergeschwindigkeit, — - - — Ventilstellung)

Da keine Temperaturabhingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeiten ermittelt
wurde, sind diese Szenarien im erstellten Simulationsmodell nicht beriick-
sichtigt. Aufgrund der obigen mdglichen Auswirkungen muss dieses
Schwingen vermieden werden. Da keine Anderungen an der Anlage durch-
gefiihrt werden sollen, miissen im Hinblick auf die Betriebseinfithrung des
optimalen zweistufigen Dosierprofils die Einstellungen der vorhandenen

Regler optimiert werden.
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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 Sekundir-
kreises mit entkoppeltem Primérkreis ermittelt werden, dann anschliessend
die Einstellungen fiir den Primérkreis mit aufgeschaltetem Sekundirkreis.
Im folgenden soll 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 Proportionalititsanteil K
solange erhoht, bis eine Dauerschwingung entsteht. Dieses K. wird als
K, it bezeichnet und die erhaltene Periodendauer der Schwingung als ty.
Anhand dieser zwei Grissen sind nach Ziegler-Nichols die in Tab. 6-1
aufgelisteten Werte optimal.

Nach diesem Vorgehen wurde durch Simulation fiir den Sekundérkreis ein
Kciit von 21 gefunden. Fiir die Schaltung als P-Regler ergibt sich damit
ein Proportionalanteil von 10.5. Fiir die Kaskade wurde mit einem P-Anteil
des Sekundirkreis von 10.5 eine konstante Schwingung mit Periodenlinge
von 200 Sekunden bei einem K,y des Primérkreises 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 K. T Tp
P 0.5% Ke it
PI 0.45* Kot | 0.85%tipit

PID 0.6* Ke krit 0.5%ti 0.12%ty
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Abb. 6-8:  Simuliertes Verhalten der Steuergrossen Ventilstellung des Bypasses

Kiihlkreislauf und Ventilstellung Dosierung und deren Auswirkungen auf
die Reaktor- bzw. Manteltemperatur und auf die Dosiergeschwindigkeit
mit den optimierten Einstellungen der Reglereinstellungen. Die Resultate
wurden auf den 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 einzufithren, um

diesen Prozess zu fiihren.

6.3.5 Uberpriifung der Apparate und Reglerauslegung

In diesem Teil soll mit Hilfe des erstellten Simulationsmodelles, welches
nun Chemie, Verfahren, Apparatur und Regelkreise mit den optimierten
Einstellungen umfasst, diese Konfiguration iiberpriift werden. Dazu wird
das Verhalten des Systems auf sprunghafte Anderungen des Kiihlmethanol-
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Abb. 6-9:  Simuliertes Systemverhalten bei einer sprunghaften Reduktion des
Kiihlmediumflusses um 85 %. Die Resultate wurden auf den 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 Wirmedurchganges Wirmetauscher simuliert.

Zur Uberpriifung der Stabilitit 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 grésseren Abweichungen der Reaktortemperatur
kommt.

Auch bei einer sprunghaften Reduktion des Wirmedurchganges 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 Wdirme-
durchganges im Warmetauscher um 80 %. Die Resultate wurden auf den

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 Wirmedurchganges kompensiert werden kann.

Ein weiterer moglicher Fall ist die Reduktion des Warmedurchganges im
Wirmetauscher. 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 Apparatetrigheit ergebenden zeit-
lichen Verzdgerung abhingig. Diese ldsst sich aber relativ gut abschitzen.
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 spétestens
in der Testphase der installierten Apparatur geschehen. Durch Vergleich
der Simulationsresultate mit dem tatséchlichen Verhalten kdnnen so mogli-
che Probleme frithzeitig erkannt werden.

Grundsitzlich ist das dynamische Verhalten abschitzbar. Dadurch lassen

Verfahrensmodell ibernehmen
o Reaktionen, Kinetik
o Kontaktschema, Sollprofile

i

Modellerweiterung um Apparatur
 Warmeaustausch
« Stoffaustausch

e Regelung

Analyse des Systemmodells
« Modellverifikation

R

Erzeugung von Alternativen
« Regelungssirategie
e Anpassung der Sollwerte
s Optimierung der Einstellungen

1

Technische Machbarkeit
« Systemanderungen
» Kostenabschatzung

Abb. 6-11: Grundsdtzlicher Ablauf bei der Simulation der Betriebseinfiilhrung
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sich Regelungsstrategien testen. Ebenfalls kann eine Gréssenordnung fiir
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 grundsétzliche Ablauf fiir die Simulation des Gesamt-
systems vereinfacht dargestellt. Ideal ist es, wenn durch konsequente
Modellerstellung eine Bibliothek flir 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-
gestelit, dass die Entwicklungsarbeit die L&sung sehr vielschichtiger
Problemstellungen beinhaltet, zu deren Ausarbeitung Fertigkeiten aus
verschiedenen Wissensgebieten notwendig sind. Die in dieser Arbeit vorge-
stellten Methoden kénnen deshalb nur Teilbereiche abdecken. Es konnte
aber gezeigt werden, dass mit dynamischer Modellierung eine Datenbasis
zur Verfiigung gestellt werden kann, welche eine Beurteilung des simulier-
ten Systems nach den Kriterien Sicherheit und Okonomie erméglicht.

Verfahrens-
entwicklung und Anlageprojektierung wird die thermische Prozess-

In den drei Entwicklungsstufen Verfahrensforschung,
sicherheit wesentlich beeinflusst. Obwohl die von den verwendeten
Stoffen ausgehende Tragweite bereits zu einem frithen Zeitpunkt in der
Entwicklung festgelegt wird, kann durch eine geeignete Verfahrens- und
Apparatewah! das thermische Risiko reduziert werden.

Anhand der Charakterisierung der Entwicklungsstufen ergeben sich die in

Phase Festgelegt wird Beurteilung der Prozesssicherheit aufgrund
[
-3 Syntheseweg phys.-chem. Reinstoffdaten
£5 Synthesestufen = Thermisches Verhaiten der
go Chemie der Stufen Reaktionsmasse aufgrund von
88 Screeningmethoden
222 Stufenbedingungen i
S35 3 gung Reaktionsdaten
EX 2 Mengenverhaltnisse 2  Storfallszenarien, welche auf
£3 £ Zeitliche Verhéltnisse detaillierten Modellen beruhen
gE B Apparative Anforderungen
>g O

o 2
, 53 Verfahrensschema Reaktor-/ Apparatedaten
o8 2 Prozessfliessbild (R&l) = Modell des Verhaltens Gesamt-
%f X2 Apparatespezifikationen system inklusive dynamischem Anfall
« %’ s MSRT-Konzept von Warme- und Stoffstrémen

S

B
Abb. 7-1:  Beurteilung der Prozesssicherheit auf den 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 allen Entwicklungsstufen das Verhalten des End-
prozesses und die Beeinflussung dieses Verhaltens durch die auf den ent-
sprechenden Entwicklungsstufen getroffenen Entscheide vorausschauend
abgeschitzt werden konnen. Die unter Zeitdruck stattfindende Entwick-
lungsarbeit verlangt in allen Entwicklungsphasen Methoden, mit welchen
Abschétzungen rasch durchfiihrbar 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 Schitzmethode ist geeignet zur raschen Beurteilung des von Reakti-
onsmassen ausgehenden thermischen Risikos. Dies erméglicht zusammen
mit den physikalisch-chemischen Reinstoffdaten das Erkennen mdglicher,
von den vorhandenen Reaktionsmassen ausgehender Gefahren. Deshalb ist
die Schitzmethode in der Verfahrensforschung geeignet fiir:

o Beurteilen von Alternativen
e FErkennen 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 (AT,q) und ein akzeptabler Temperaturbereich (aufgrund
TMR,) abgeschitzt werden. Dazu eignet sich die vorgeschiagene
Screening-Methode.

Erkannte Gefahren fiihren dazu, dass wihrend der ganzen folgenden Ent-
wicklungsarbeit Entscheide vor dem Hintergrund einer Beeinflussung
dieser Gefahren getroffen werden kdnnen. Dadurch wird die thermische
Sicherheit weniger ein Kriterium, welches am Ende noch erflillt werden
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muss, sondern vielmehr ein Instrument, welches der Entwicklung einen
Weg weist, der direkter zu einem optimalen Prozess fiihrt.

Die Anwendung der Screening-Methode ist einfach und benétigt keine
weiteren Hilfsmittel. Deshalb ist sie gut geeignet fiir eine Anwendung
ausserhalb einer auf Sicherheit spezialisierten Abteilung. Wichtig ist aber,
dass eine endgiiltige Beurteilung oder eine weitergehende Beurteilung unter
Beratung von Spezialisten stattfindet. Vor diesem Hintergrund ist auch die
in Abb. 4-15 dargestellte Eingliederung der Schétzmethode 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
Wirmefliisse sowie der Systemzustinde als Funktion der Zeit. Aufgrund
der Fliisse lassen sich o6kologische und Okonomische Kenngréssen
abschitzen und aufgrund der Systemzustinde kann das Verhalten im
Storfall abgeschitzt werden. Diese Abschitzungen erlauben eine Losung
der folgenden Aufgaben:

¢ Beurteilung der Verfahren nach den Kriterien Okonomie und Sicherheit
e Optimierung mit den Zielgréssen Okonomie und Sicherheit

Fiir die Beurteilung der Prozesssicherheit miissen die aus moglichen Stor-
fallszenarien resultierenden Verldufe abgeschétzt werden. Von Bedeutung
ist dabei insbesondere die Dynamik des Wirmeanfalls. Falls es nicht ge-
lingt, das Potential durch Optimierung zu entschirfen, konnen aufgrund
des abgeschitzten 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-
nemissige Betriebseinflihrung optimaler Dosierprofile in Mehrzweck-
anlagen verlangt aber iiber die traditionelle Regelungstechnik hinausgehende
Steuerungsmethoden. Weniger aufwendig ist die Vereinfachung des
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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
Fillen durch Regelung einer Sicherheitskenngrdsse (TMR,4) ein optimales
Dosierprofil gefunden werden. In komplizierteren Fillen ist die dynamische
Programmierung ein geeigneter Optimierungsalgorithmus. Ein grundsitzli-
cher Vorteil dieser Methode besteht darin, dass mehrere Randbedingungen
parallel in die Zielfunktion eingebaut werden konnen.

Obwohl die Apparateauslegung erst in der folgenden Entwicklungsstufe
durchgeflihrt wird, werden hier die wesentlichen Anforderungen an die
Apparatur definiert. Vorausschauend auf mogliche Apparaturen diirfen die
aus dem Verfahren resultierenden Stoff- und Warmefliisse gewisse Werte
nicht iiberschreiten. Es ist deshalb notwendig, auf dieser Entwicklungs-
stufe intensiven Kontakt mit dem Betrieb und/oder der Engineeringabteilung
zu haben.

Diese Abschitzungen sind nur moglich, wenn ein auf einer Formalkinetik
beruhendes Prozessmodell vorhanden ist. Dazu ist die parallele Durchfiih-
rung von Simulationen und Experimenten notwendig. Die experimentelle
Validierung erméglicht die Erweiterung und Uberarbeitung der Modellvor-
stellungen.

In der vorliegenden Arbeit wurden nur Methoden angewendet, bei welchen
die Chemie nicht verdndert 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.
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7.3 Folgerungen fiir die Anlageprojektierung

Die Modellierung des sich aus der Chemie, dem Verfahren und der Appa-
ratur inklusive Regelkreise zusammensetzenden Gesamtsystems erlaubt die

o Beurteilung des dynamischen Verhaltens des Gesamtsystems
e Erstellung des Regelungskonzeptes

Bei der Beurteilung soll neben dem Verhalten bei den Solleinstellungen auch
das Verhalten bei Storungen oder Abweichungen miteinbezogen werden.
Diese Sensitivititsanalysen ermdglichen das Auffinden kritischer Anlage-
parameter. Fiir diese Beurteilung ist die dynamische Simulation ein gutes
Instrument, da experimentell nicht zugéingliche Zustéinde simuliert werden
konnen.

Grundsitzlich ldsst sich auf der Basis der Modellierung des Gesamt-
systems zumindest das Regelungskonzept erstellen. Eine Optimierung der
Reglereinstellungen liefert trotz Beriicksichtigung simtlicher Apparate-
bestandteile wie etwa Ventile nur Richtwerte. Die Feineinstellung muss in
der Anlage selbst durchgefiihrt werden.

Diese Tiatigkeiten setzen eine Erweiterung des Verfahrensmodelles um die
apparativen Gegebenheiten voraus. Diese apparative Seite ldsst sich relativ
einfach modellieren. Im Fall einer Neuprojektierung miissen die anfinglich
abgeschétzten Modellparameter parallel zur Installation der Apparate durch
Anpassung an gemessene Verldufe validiert werden. Im Fall der Be-
triebseinfiihrung 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
o Abschiitzung des Verhaltens mittels hypothetischer Modelle
¢ Abbildung realer Systeme



Schlussfolgerungen 122

Mittels hypothetischer Modelle und durch Variation der Modellparameter
wurde versucht, die Menge moglicher Antworten zu beschreiben. Diese
Menge sollte dabei die in der Realitiit messbaren Antworten umfassen. Im
Kapitel 4 wurde diese Methodik zur Uberpriifung der Screening-Methode
eingesetzt. Dabei zeigte sich, dass die dynamische Simulation ein zeit- und
kostensparendes Instrument ist. Die zusétzliche Verwendung experimen-
teller Werte kann aber das Vertrauen in die Resultate erhthen und wird
deshalb empfohlen.

Die zweite Anwendung lag darin, durch Modellierung ein Abbild des Ver-
haltens eines speziellen realen Systems zu erméglichen. Dies bedingt die
Anpassung der Modellparameter an Verldufe, 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 erhiltlicher 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 frilhen Entwicklungsstufen einsetzbar ist. Zur
gleichzeitigen Beurteilung von Sicherheit, Okologie und Okonomie braucht
es aber zusitzliche, rasch anwendbare und mit wenig Daten auskommende
Methoden fiir die Beurteilung der Okologie.

Neben der Beurteilung ist das Erarbeiten von Alternativen ein wichtiger
Schritt. Hier besteht Bedarf an systematischen Methoden, welche #hnlich
wie eine HAZOP bei der Risikoanalyse die Kreativitit unterstiitzen.

Fiir 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. Zuverldssige Zielfunktionen, welche die
dkologische Leistung beurteilen, sollten getestet werden.
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Die fiir die Berechnung der Systemzustinde und der Stoff- und Ener-
giefliisse notwendige Modellerstellung der Chemie ist mit den vorhandenen
Methoden nur mit einem hohen zeitlichen Aufwand machbar. Ideal wire
es, wenn Mess- und Auswertemethoden entwickelt werden, welche bereits
in der Verfahrensforschung zu einer Formalkinetik des betrachteten Reak-
tionssystems fithren.

Eine weitere wichtige Aufgabe zur Erhéhung der Prozesssicherheit ist eine
fundierte Ausbildung des Betriebspersonals. Dazu kénnte die dynamische
Prozesssimulation eingesetzt werden, indem bereits vor der Betriebs-
einfiihrung anhand von Simulatoren das korrekte Verhalten geschult
werden kann.
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8. Symbole, Abkiirzungen und Indizes

8.1 Abkiirzungen

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 Verstirkung des Reglers

m Prozessstellgrosse

NP Nebenprodukt

O Optimales Dosierprofil

P Produkt, Produktmenge

P-Regler  Proportional-Regler

Pl-Regler  Proportional-Integral-Regler
PID-Regler Proportional-Integral-Differential-Regler
0 Arbeitspunkt des Reglers

Steuervektor

g

Fiihrungsgrosse, Sollwert
gemessene Regelgrosse
Zustandsvektor
Zustandsvektor

N < X % g =

Okonomische Zielgrosse
ZP Zersetzungsprodukt
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8.2 Symbole

8.2.1 Lateinische Symbole

q Wirmeleistung [W], [W*kg™]

AH Reaktionsenthalpie [7*mol™)

Atsg Zeitdauer zur Erreichung von MTSR [s]

Atzp Zeitdaver zur Erhshung um AT,q 7z [s]

ATy adiabate Temperaturerh6hung K]

AT min minimaler Unterschied zu T et K]

a Anzahl begrenzter Zustandsvariablen bei der Optimierung

A Austauschfliche [m?]

c Konzentration [mol*m™]

C Umsatz [%)]

cp Wirmekapazitit [T*kg™*K™]

c* Riihrerkennzahl [-]

d Wandstirke [m]

dm Entfernung zwischen Zustandspunkten [-]

dr Durchmesser des Reaktors [m]

ds Durchmesser des Riihrers [m]

E, Arrhenius Aktivierungsenergie [T*mol™]

Eae mit dynamischem DSC abgeschitztes E, [T*mol™]

| S in der Screening-Methode verwendetes E, [J*mol™]

f Massenanteil [%]

F Fluss, Dosiergeschwindigkeit [kg*s™],
[m*s°1],
[mol*s™]

Fallbeschleunigung [m*s?]

Arrhenius Priexponentieller Faktor [S1]
Ventilstellung [%]
Masse kel

g

k.

L

m

MTSR maximales T, welches beim Durchgehen der  [K]

gewiinschten Synthesereaktion erreichbar ist

N
n

Anzahl mol [-]
Drehzahl [s]
PC Produktkosten pro Menge [Fr*kg™]
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PP Produktpreis pro Menge [Fr*kg']

Q spezifische Reaktionswirme [T*kg™]

R universelle Gaskonstante (8.314) [T*mol*K ™
RD Regeldifferenz -]

1 Reaktionsgeschwindigkeit [mol*m™*s]
Run thermischer Widerstand [K*W]

S, Sicherheitsverhltnis: TMR4(dyn)/TMR¢(adi) [-]

Si Sicherheitsverhiltnis: TMR4(dyn)/TMRy4(iso) [-]

T Temperatur K]

t Zeit [s]

Ty Temperatur, bei der TMRad berechnet wird  [K]

To4 Starttemperatur bei TMR,=24 h K]

TMRy4 Time to Maximum Rate, adiabatic conditions [s]
TMR,4(adi) TMRad aus adiabaten Messungen [s]
TMR,4(dyn)TMR,4 aus dynamischer Abschitzung (s]
TMR,4(is0) TMR,, aus isoperiboler Messung [s]

U Wirmedurchgangskoeffizient [W*m™*K!]
v Volumen [m?)

Whratrer Leistung des Riihrers [W]

Xace Akkumulationsgrad [%]

Xioss Anteil zu Nebenprodukt umgesetztes Edukt [%]

8.2.2 Griechische Symbole

oy dusserer Wirmeiibergangskoeffizient [W*m*K]
o innerer Warmeiibergangskoeffizient [W*m2*K™']
(] Volumenanteil [%]
Y stoffabhéingiger Term des Wirmeiibergangs  [W*m™*K™]
n dynamische Viskositit [kg*m'*s71]
/e apparateseitiger Warmeleitwiderstand [W'*m?*K]
A Wirmeleitfahigkeit [W*m*K™]
Gewichtung der Abweichung [-]
Dichte [kg*m™]
T Nachstellzeit des Reglers [s]

z apparateabhéngiger Term des Wérmeiibergangs|-]
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8.3 Indizes

0
aus
B
D
ein

Ofen
onset

peakmax

Prb

Ref

SR
Tgl

Startbedingung, Ausgangspunkt
bezieht sich auf Austrag
bezieht sich auf Bypassleitung
bezieht sich auf Dosierung
bezieht sich auf Eintrag
bezieht sich auf Nummer
bezieht sich auf Nummer
kritisch

Kiihlwasser

Limitierung, Limite

Mantel

maximum

minimum

bezieht sich auf DSC-Ofen

bezieht sich auf Onset—Punkt in der temperaturpro-
grammierten DSC-Kurve

bezieht sich auf Nummer

bezieht sich auf maximale Wirmeleistung in der temperatur-
programmierten DSC-Kurve

Probe in der DSC-Apparatur
bezieht sich auf Reaktion
Referenz in der DSC-Apparatur
Reaktionsmasse

bezieht sich auf Probe
Standardreaktion

Tiegel der DSC-Apparatur
Zersetzungsreaktion
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A1. Daten zum Fallbeispiel Sulfonierung

Die hier verwendeten Daten wurden anhand der Angaben im Thermal
Safety Tutorial (ESCIS, 1997) abgeleitet.

Al11 Chemie

K = 1.24e6 m**mol**s™
Bildung Produkt E, = 97800 J*mol
AHg, = -80000 J*mol™
k,, = 5.76e4 s’
Zersetzung Nitroaromat' Liaz = 90370 J*mol"
AHg, = -460000  J*mol’
Ky, = 5.76e4 s’
Zersetzung Produkt® E, = 90370 J*mol”
AHg, = -460000 J*mol
A1.2 Verfahren
Startvolumen V, = 3.7 m®
Startmasse M, = 5586.0 kg
Anzahl Mol Nitroaromat vorgelegt Nyiro = 18000 mol
Endvolumen Vos = 6.0 m?
Endmasse Mys = 8982 kg
Anzahl Mol Schwefeltrioxid dosiert Npos = 27720 mol
Waérmekapazitidt Reaktionsmasse Copm_= 1600 J*kg K

! Nitrokorper zersetzen sich autokatalytisch. Da dieses Beispiel nur zur Erliuterung der
Methode der dynamischen Programmierung dient, wurde als Vereinfachung wie auch
im Thermal Safety Tutorial (ESCIS, 1997) eine Zersetzungs erster Ordnung
angenommern.

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 aufgefiihrten Daten wurden von der Ciba zur Verfiigung gestellt
(Ciba Geigy, 1994). Die Modellparameter fiir den Wirmetauscher
stammen aus einer an der ETH durchgefiihrten Fallstudie (Keller, 1995).

A2.1 Chemie

K. = 2.845 m**mol s’
Bildung Vilsmeierkomplex E, = 30000 J*mol
AHg, = -54300 J*mol
K., = 5.68e5 s
Bildung Produkt E, = 70390 J*mol”
AHg, = -247000 J*mof™
K, = 3.67e6 s’
Zersetzung Vilsmeierkomplex E, = 85580 J*mol™
AHg, =  -560000 J*mol”™
K, = 3.67¢6 s’
Zersetzung Produkt E, = 85580 J*mol™
AH,, =  -560000  J*moi®
A2.2 Verfahren
Startvolumen V, = 2.042 m®
Startmasse M, = 2040 kg
Anzahl Mol Anilinderivat vorgelegt N anttin 6050 mol
Anzahl Mol Lactam vorgelegt N octam= 3000 mol
Endvolumen Voso = 2.770 m?
Endmasse My = 3262 kg
Anzahl Mol Phosphoroxichlorid dosiert { Ny . = 7958 mol
Wérmekapazitit Reaktionsmasse c, = 1500 J*kg"K"
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A2.3 Reaktor
Maximalvolumen Vo 6.3 m®
Austauschflache A = 9.5 m?
Mantelvolumen vV, = 0.475 m®
Warmedurchgangskoeffizient Uy = 150 Wrm#K*
Olkreislauf
Warmedurchgangskoeffizient Upa = 450 wWmK!
Druckwasserkreisiauf
A2.4 Wirmetauscher Olkreislauf
Kuhlwasserdurchfluss Faw = 4.17e-3 m¥*s™!
Temperatur Kihlwasser Voriauf Tuw 303 K
Volumen Kihiwasser im Viw = 0.135 m?
Warmetauscher
Anzahl Réhren Nashron = 48
Lange einer Rohre lpshre = 3.1 m
Rohrdurchmesser Drone = 0.02 m
Warmedurchgangskoeffizient Ur = 250 WmK'
A25 Olkreislauf
Durchfluss im Kreislauf Feos =  1.527€2  m¥s
Dichte Kreislaufél Py = 900 kg*m?
Warmekapazitat Kreislaufol Coon = 2428 J*kg K"
Maximalzufiuss Heissél Fone = 1.5e-2 m*s’
Temperatur Heissél Tt = 453 K

———
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A2.6 Druckwasserkreisliauf

Durchfluss im Kreistauf Frois 1.527e-2  m*s’
Dichte Wasser Pwa = 1000 kg*m?
Waérmekapazitat Wasser Cowa = 4182 J'kg™K"
Maximalzufluss Heisswasser Fuanot = 1.5e-2 m*s™
Temperatur Heisswasser Tuahor = 453 K
Maximalzufiuss Kaltwasser Fwakan= 2.4e-3 m*s’”
Temperatur Kaltwasser TV‘M: 303 K
A2.7 Reglereinstellungen
Phase Po,mm Ko Po.e K:is T q

K] K | 1%] %K | [s] [
Dosierung 333 7.0 0.0 226 | 0
POCI,
Rampe & 373 7.0 0.0 226 | 730 1
Ausreagieren
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A3. Daten zum Fallbeispiel Etinol

A3.1 Chemie & Verfahren

Das Fallbeispiel wurde freundlicherweise von der Roche zur Verfiigung
gestellt (Roche, 1995). Aus Griinden der Vertraulichkeit diirfen aber die
Reaktions- und die Apparateparameter des Reaktors nicht verdffentlicht
werden.

A3.2 Warmelbergang

Wairmedurchgangskoeffizient® Upeon = 932 Wm2*K
Apparateseitiger Warmeibergang* ¢ = 1485.1 Wm2*K?
Apparateabhéngiger Anteil am zn?? = 0.2945 -
reaktionsseitigen Warmeiibergang

Masseabhéangiger Anteil am Y = 7596 -9390 W'mZK*

reaktionsseitigen Warmelbergang®

A3.3 Wirmetauscher Ammoniakgekiihit®

Temperatur Ammoniak Tew = 225 K
Anzahl Réhren Naghron = 24

Lange einer Rohre | 10 m
Rohrdurchmesser Diastre = 0.0483 m
Warmedurchgangskoeffizient Uy = 750 Wm?K'

* Ermittelt durch Anpassung einer Kiihlkurve des mit Methanol gefiiliten Reaktors.

* Ermittelt aus Uy, durch Einsetzen reaktionsseitigen Warmeiiberganges o,. o, wurde
aus den physikalischen Konstanten von Methanol und den Apparatedaten iiber die
Nusseltbeziehung berechnet.

° Dieser Wertebereich resultiert aus den Stoffparametern der Reaktionslosung. Fiir die
Viskositdtsanderung aufgrund der Nebenproduktbildung wurde ein C, von 2.66
verwendet.

® Die Daten entsprechen der Apparatespezifikation.
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A3.4 Methanolkreislauf

Durchfluss im Kreislauf Freis = 70 kg*s™

Dichte Kreislaufmethanol Pucon = 813 kg'm?®
Warmekapazitat Kreislaufmethano! Co MeoH = 2333 J*kg " K?

A3.5 Reglereinstellungen und Messbereiche’

0.0<Fpreg<74.0
K dRD(T
FDreg =porp t+ Kc,FD*RD(TR) + T_;%*IRD(TR)CH + KC,F[)*’I.'[)]:D*_—dit_kl
(A-1)
Phase Poro [%] | Kipo [F] Tep [S] Toro [8] RD(Tp) [%]
Taktschritt 1 | 50 1.492 90 40 Tgset - T,
Taktschritt 2 | Fyset 0.0 - - -
38.05np,mp<100.0
Ken
pump = o + Koo *RD(Fp) + 72+ SRD(Tp)dt (A-2)
np
Phase Po.p 1%] Keop I T [8] RD(T,) [%]
Taktschritt 1 | 50 0.5 3 Foreg - Fy
Taktschritt2 | 50 0.5 3 Fyreg - Fy

7 Diese Werte entsprechen den Betriebseinstellungen bei der Modellerstellung.
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0.05Tyreg<100.0
dRID(T;

Tureg=porm + Kerm*RD(Tr) + I%‘:TT:T'*I RD(Tr)dt + Kc,TM*TD,TM*_&%_Rl

’ (A3)
Phase Pou [%] Kerm [-] T,7m (8] Tom [S] RD(Tq} [%]
Taktschritt 1 | T set 0.0 - - -
Taktschritt2 [ 50 0.5 60 120 Teset-Tg
0.0<Lz<100.0

_ % Kers, f

Lg = porp + Kcs*RD(Ty) + Tiin RD(Tw)dt (A-4)
Phase Po.s [%] Kes [F] T5 8] RD(T,,) [%]
Taktschritt 1 | 50 1.765 120 Tyreg-T,,
Taktschritt2 | 50 1.992 120 Tureg - T‘M_‘
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A4. Modellerstellung Warmetauscher

Ein Rohrbilindelwirmetauscher kann mit der Methode der finiten Elemente
simuliert werden. Nach diesem Prinzip ist die Simulation von Modellen
verschiedener Komplexitit méglich (Botsch, 1995). Im folgenden wird als
Modell ein einfacher Gegenstromwirmetauscher betrachtet, wobei
Wéarmeverluste in die Umgebung und Wérmeleitung in axialer Richtung
entlang der Metallwinde vernachldssigt werden (Ingham, 1994). Von
Bedeutung fiir die Dynamik des Wérmetauschers ist aber die Funktion der
Metallwand als Wirmespeicher.

o

ITm(n-1) g— 2Tm(n)  LTmn+1)l
——Qm(n W(n) . '~TW('?+1)l ‘

..L> Tr(n) l Mn_)mmﬁr e
. RPN

!

—1
i —+
R

Abb. 4—1: Einfacher Rohrenwdrmetauscher als Modell mit finiten Elementen.

Mit diesen Annahmen lésst sich in jedem Segment eine Wérmebilanz 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
Nzherung 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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dT(n
Vit TRt (T(an T + Q) (AS)

dT,
epn * pu* Vo * S 0 ) - Qum) (A-6)

Cp,m*pm*vm* ﬂ(;itr_ll = F m* Cp,m* (Tm(n)ein'Tm(n)aus) - Qm(n) (A'7)

Tin)ein = 0.5 * (Ty(n-1) + Ti(n)) (A-8)
Te(n)aws = 0.5 * (Te(n) + Ty(n+1)) (A-9)
Ten(0)ein = 0.5 * (Tu(n+1) + Tin(n)) (A-10)
Ton(Daus = 0.5 * (Tm(n) + T(n-1)) (A-11)
Qu(n) = Uw * Aw * (Tw(n) - Tdn)) (A-12)
Qn(n) =Un * An * (Tm(n) - Tu(n)) (A-13)

Fiir das erste Element (Eingang des zu kithlenden Mediums) gilt fiir die
Austrittstemperatur des Mantels

Ton(Daus = Tm(1) - 0.5 * (Tn(2) - Tm(1)) (A-14)

und fiir das letzte Element ® (Austritt des zu kithlenden Mediums) gilt fiir
die Austrittstemperatur des Rohres

TH(®)ans = T®) + 0.5 * (T(0) - T(w-1)) (A-15)
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A5. Berechnung der TMR,,

Fir den einfachen Fall einer Reaktion Oter Ordnung muss nur die in
Gleichung A-16 dargestellte Energiebilanz betrachtet werden, da die
Reaktionsgeschwindigkeit unabhingig von der Konzentration ist.

dT -
PrM * Corm * T?M= -AHzg * k_ * exp(ﬁ) (A-16)

Separiert und als Integral geschrieben ergibt sich daraus

Tot+ATag,zr At
Eazr -AHzg o
—aZR P = —2 R xp x [ A-17
J exp(R * TRM]d ™M PR erm 7 g (317
To

Durch Einsetzen der Taylorreihenentwicklung bis zum zweiten Glied

A1

1 1
Teu T_o - T—o? * (Trm - To) (A-18)

lésst sich die Wirmebilanz integrieren. Dies fiihrt zur Lésung

Aty = — LR *RY*copu* T, (1 . exp('Eg,ZR * A];ad,ZR]} A-19)
-E, R*T
ko* exp[R*]Z‘z) * (-AHzr)*Eq zr °
- *
Fiir grosse ATqq zr gilt exp| &ZR—A’E&@ — 0 und daraus fiir Atyy
R*Ty
* * T 2
Atgg = Mz:m_TL (A-20)
4zr(To) * Eqzr
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A6. ACSL Model File Vilsmeier mit Olkiihlung

PROGRAM systemol.csl

IMathematische und *gh sikalische Konstanten
!*************** 3 3k sk sk ok ok ok sk ok sk sk ok ok skok sk ok sk kok ok
CONSTANT PI=3.1415626 !Kreisumfanfszahl [-1
CONSTANT R =8.3144126  'Molare Gaskonstante [J/mol/K]

!sttemkonstanten Programmierumgebung
1% Sk skok sk o sk ok ok sk ok sk ok R B okok ok ok kR R B R KKK B RK K

ALGORITHM iaINF=8

MAXTERVAL MAXT=1.0

CONSTANT cint=10

CONSTANT TStop=100000 !Abbruchbedingung wenn DoStop=1.0
CONSTANT DoStop=0 !Schalter fuer Abbruchbedingung

{Konstanten Kuelkreislauf

!************************

CONSTANT FOel=1.527E-2 !Fluss im Oelkreislauf Lm'\3/s]
CONSTANT RohOel =900.0  !Dichte des Oels [kg/m"3
CONSTANT TOel0 =333.0 !Starttemperatur des Kreislaufoels
CONSTANT TT10=333.0; TT20=333.0; TT30=333.0; TT40=333.0
CONSTANT TOelR0=333.0; TMRm0=§33.0.

CONSTANT CpOel =2428.0 !'Waermekapazitaet des Oel [J/kg/K
CONSTANT FOelHm =0.015 _!Maximaler Heissoelzufluss [m*3/s]
CONSTANT TOelH =453.0 !'Heissoeltemperatur [K}
CONSTANT RohMet = 7860.0 !Dichte des Rohrmetalles {kg/m*3]
CONSTANT TMet0 = 333.0 !Starttemperatur der Metallteile
CONSTANT CPMet = 450.0 !'Waermekapazitaet des Rohrmetalles [J/kg/K]

!Regclunéskonstanten

Rk kAT sk sk ok dokskok ok

TRg0=333.0, TMRg0=333.0 . IStarttempeaturen der Temperaturfuehler
!Einstellungen waehrend POCI3 Dosierung | . .
CONST. WPla=7.0  !Proportionalitact Primaerkreis
CONSTANT IEin1a=0.0 !Schalter fuer I Anteil Primaerkreis
CONSTANT Taulla=1.0e30 !'Zeitkonstante I-Anteil Primaerkreis
CONSTANT pTOa = 333 !Konstanter Anteil Primaerkreis_
CONSTANT WP2a =226 !Proportionalitaet Sekundaerkreis
CONSTANT IEin2a=0.0 !Schalter fuer I Anteil Sekundaerkreis
CONSTANT Taul2a=730  !Zeitkonstante I-Anteil Sekundaerkreis
CONSTANT pk0Oa = 0.0 !Konstanter Anteil Sekundaerkreis
!Einstellungen waehrend Temperaturrampe . .
CONSTANT WP1b=7.0 !Proportionalitact Primaerkreis
CONSTANT IEin1b=0.0 !Schalter fuer I Anteil Primaerkreis
CONSTANT Taul1b=1.0e30 !Zeitkonstante I-Anteil Primaerkreis
CONSTANT pTOb =373 !Konstanter Anteil Primaerkreis_
CONSTANT WP2b=2.26 !Proportionalitact Sekundaerkreis
CONSTANT IEin2b=1.0 !Schalter fuer I Anteil Sekundaerkreis
CONSTANT Taul2b =730.0 !Zeitkonstante I-Anteil Sekundaerkreis
CONSTANT pk0Ob = 0.0 'Konstanter Anteil Sekundaerkreis
!Emstelhx}gen nach Temperaturrampe . .
CONSTANT WPlc=17. 'Proportionalitact Primaerkreis
CONSTANT IEinlc=0.0 !Schalter fuer I Anteil Primaerkreis
CONSTANT Taullc=1.0e30 !Zeitkonstante I-Anteil Primaerkreis
CONSTANT pTOc =373 !Konstanter Anteil Primaerkreis_
CONSTANT WP2c =2.26  !Proportionalitaet Sekundaerkreis
CONSTANT IEin2c=1.0 !Schalter fuer I Anteil Sekundaerkreis
CONSTANT Taul2c =730.0 !Zeitkonstante I-Anteil Sekundaerkreis
CONSTANT pkOc = 0.0 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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'Werte zur Temperaturr:

!*********** ok okskkok ok
CONSTANT TrSet0=333;
CONSTANT Tr0=333; Tkon0=12000

e
Kok

IStarttemperatur, Dauver Erster T Schritt

CONSTANT Tr1=333; Tkon1=1200 'Dasselbe

CONSTANT T12=368; Tkon2=100000 Dasselbe
CONSTANT Tr3=368; Tkon3=10000 Dasselbe
CONSTANT Tr4=298; Tkon4=10000 !Dasselbe
CONSTANT Tr5=298 'Dasselbe
1Dosierparameter

!***** ok o ke 2k ok e ok 3 e ok sk 3k ok ok e ke ok ok

CONSTANT Ftot=1220.0  'kg Feed dosiert

CONSTANT RohF=1675.0 !Dichte Feed (kg/m"3)

CONSTANT TFeed=298.0 !Temperatur Feed §K)
CONSTANT CpFeed=1500.0 !Cp Feed ( /kg/é(%
CONSTANT MrC=0.1533  Molekulargewicht POCI3 (kg/mol)
CONSTANT Fpl=0.11

CONSTANT EndUms=0.99 !Endumsatz

!Materialdaten Waermetauscher
!****************************

CONSTANT UTS=250.0 ! [J/s/m*2/K]

CONSTANT DT=0.02 ! Rohrdurchmesser [m

CONSTANT L=3.1 ! Laenge einer einzelnen Roehre [m
CONSTANT AnzRoe=48.0 'Anzahl der parallel geschalteten Roehren [-]
CONSTANT TKWein= 303.0 !Temperatur des Kuehlwassers [K]
CONSTANT FKWin = 0.00417 ! Fluss KW in den Waermetauscher [m”3/s]
CONSTANT VKW =0.135 ! Volumen Kuehlwasser im Waermetauscher []m"3]
CONSTANT RohKW = 1000.0 ! Dichte KW im Waermetauscher %/m’%
CONSTANT CpKW =4182.0 ! Waermekapazitaet Kuehlwasser [J/kg/K]

Reaktionen im Ruehrkessel R

!***************************

CONSTANT CpRM = 1.5E3 ! Cp des Reaktionsgemisches [J/kg/K]

CONSTANT AReakt=9.5 ! Reaktormantelflaeche [m"2]

CONSTANT k1 =2.845
ONSTANT =30000.0

=-54300.0

CONSTANT Ea4 =85580.0
CONSTANT Hrd =-560000.0

CONSTANT V0=2.042 1Startvolumen m*3

CONSTANT M0=2040.4 IStartmasse kg
CONSTANT Na0=6050.0  !Anzahl Mol Anilinderivat
CONSTANT Nb0=3000.0  !Anzahl Mol Lactam .
CONSTANT Nc0=0.0 ! Anzahl Mol Phosphoroxichlorid
CONSTANT Np0=0.0 ! Anzahl Mol Farbstoff

CONSTANT Nd0=0.0
CONSTANT Nz10=0.0
CONSTANT Nz20=0.0

1Anzahl Mol Vilsmeierkomplex
!Anzahl Mol Zersetzungsprodukt 1
'Anzahl Mol Zersetzungsprodukt 2
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! Waermeaustausch durch Reaktorwand
!********************************

CONSTANT UMRM = 150.0 !Waermeuebergang Mantel-Reaktor [J/s/m"2/K]
CONSTANT DMant = 0.05 !Dicke des Reaktormantels [m[]

CONSTANT AReM = 14.0  'Maximale Austauschflaeche [m*2]

! Zeitkonstanten der Verzoegerungen lter Ordnung

CONSTANT TAUS=0.008" !Lag der Vermischung der Stroeme
CONSTANT TAUV=30.0  !Lag der Ventiloeffnungen
CONSTANT TAUT=10.0  !Lag der Tempeaturmessung

! Steuerung, ob Betriebsmodus Ereignis oder kein Eregénis

!******* K ok ok sk ok ok ok ok dfe ok ok ok sk o ke ok sk ko % ok e ok ok sk ok sk ok ok ok ok ok sk sk ok ok e ok ok ok ok sk ok ok
CONSTANT quada=0.0 10:kein Ereignis, 1:Ereignis
CONSTANT quadb=1.0

CONSTANT quadc=1.0

CONSTANT quadw=0.0

INITIAL
Vmant = AReM*DMant !'Volumen des Reaktormantels [m”3]
KorTr1=0.0 !Korrekturterm fiir Schajten Heizen Kuehlen
KorTr2=0.0 Korrekturterm fiir Schalten Heizen Kuehlen
DoTime=0.0 !Dosier zeit

Time=0.0 ICycle Time

lE:n(li:AiJs=O.O !End Ausbeute
RohRM = M0/VO

HRate=(Tr1-Tr0)/Tkon0 .
TMRmin=1.0e3 'Minimaler Erreichter Wert von TMRad

WP1 =WPla 'Proportionalitact P anteil .
[Einl=IEinla !Schalter fuer I Anteil Primaerkreis
Taull=Taulla 'Zeitkonstante I-Anteil P-Regler
TO =pT0a Konstanter Anteil P Regler
P2 =WP2a !Proportionalitaet P-Anteil PID-Regler .
IEin2=IEin2a . ISchalter fuer I Anteil Sekundaerkreis
Taul2=Taul2a Zeitkonstante I-Anteil PID-Regler
pkO = pkOa !Konstanter Anteil PID-Regler
uad = quada !Einstellung ob quadratischer Algo
E linitial
DYNAMIC
DERIVATIVE

'Temperaturprofil
!*** 3 3k ok ok ok e ok ok ok ok ok ok

TRset=INTEG(Hrate, TRset0)
'REGELUNG

13k K kk ok ook

dTRg=(TR-TRl§)/T auT

TRg=integ(dTRg TRg0
dlé]Rg_: - Rg} auT
TMRg=integ(dTMRg,TMRg0)

RD1 = TRset-TR IRegeldifferenz an PI Regler
IntKo1=INTEG(RD1,0.0)  !Korrekturterm

kellyl=IEin1*WP1/Taull* INTEGSRD] ,0.0)-KorTr1)
TMinSt=pT0+(1.0-quad)*WP1*RD1+quad*WP1*RD1*ABS(RD1)+kellyl
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'Begrenzung der Temperaturdifferenz
IF nSt GE.TR+ Tmax) THEN

=TR+DTm:
ELSE[F TMinSt.LE. TR -DTmax) THEN
nS=TR-DTmax

ELSE
TMRinS=TMinSt
ENDIF
TMRIi MR&)) ‘Regeldlfferenz an PI Regler

RD2 =
IntKoZ'INTEG Korrekturt
kelly2=IEin2*WP2/T auIZ*élNTEG(RD2 0 0)-KorTr2)

pe=(pkO+WP2*RD2+kelly2)/100.0
dpc]— l)/I‘ auV  !Einfuegen einer Verzoegerung Erster Ordnung
1—1 1 0 0) !fiir die Ventile, so dass aber nur eines offen ist
—BO O 1 0,pcl 'Ventllstellun% Heissoelzufuhr
K—BOUND 0.0,1.0 -pc Ventilstellung Kuehler
FOelH = XH*FQelHm ! Heissoelzufluss in Oelkreislauf
FOelK = XK*FOel ! Kreislaufoelfluss durch Waermetauscher

FOelR = FOel-FOelK ! Kreislaufoelfluss durch Bypass

'Verknuc;;‘g< ng Heissoelzufluss mit Waermetauscher

l****** Sk ok ok ok ok ok ok sk ok ok ok ofe ok ok ok ke sk sk ok sk ok sk ko sk Ak sk sk oskokok sk sk sk ko

dToelR = 3 FoelH*TOelH+(FOel-FoelH)*TMRaus-FOel*TOelR )/ TauS
TQOelR= EG(dToelR TOelR0)

TOelKi=TOelR

"Waermetauscher K
PRk ks ko Kk kok ok ok ok
AT=PI*DT*L/40 ! Oberflaeche eines Roehrenabschnittes {m"2
VT=PI*DT*DT*L/16.0 ! Volumen eines Roehrenabschnittes [m*3
YT=CPOel*VT*RohOel ! Haeufig verwendete Groessen
FTK = FoelK/AnzRoe ! Oelfluss vyro Roehre [m*3/s]
TS1=UTS*AT*(TT1-TS aermeuebertragung Oel - Shell [J/s]
S2=UTS*AT*(TT2-TS
TS3=UTS*AT*(TT3-TS
TS4=UTS*AT*(TT4-TS
T1=FTK/VT*(ToelKi- 1+TT2)*(}Y)TQTSUYT ! Tube-Waermegl [K/s]
dTT2=FTK/VT*(TT1-TT3)*0.5-
dTT3=FTK/VT*(TT2- TT4 *0.5-QTS3/YT
dTT4=FTK/VT*(TT3-TT4)-QTS
TT1=INTEG(dTT1,TT10
TT2=INTEG dTTZ TT20
TT3=INTEG(dTT3.TT30
TT4=INTEG(dTT4.TT40
ToelKa=TT4-(TT3- TT4)*0 5
!Kuehlwasser aufheizen
TStot=AnzRoe* TSl+ TSZ+(%TS3+QTS“)
S—( TKWein-TS)*FKWin*RohKW*CpKW + QTStot)/RohKW/VKW/CpKW
TS= = EG(dTS, TKWein)
aus =

!Verknuejg‘ ng Waermetauscher mit Reaktor
kb kok ok ****************************

TMRein:(FoelK*TOelKa+(FOel FoelK)*TOelR)/FOel
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IReaktor

Pokskok ok
rl= kl*exngaI/ R*TR *(ég*Cc !Komplexbildung

12 = k2*exp(-Ea2/(R*TR))* !Substitution

r3 = k3*exp(-Ea3/(R*TR))*Cd 1Zersetzung Komplex

14 = k4*exp(-Ea4/(R*TR))*Cp Zersetzung Maxilon
IStoffbilanzen ]

dVdt = F/RohF 'Volumenbilanz

dMdt=F !Massenbilanz

dNa= -12*V

dNb= -r1*V

dNc= r1*V+F/MrC
dNd= §r1—r2-r3)*V
12-r4)*V

RohRM = (MO+McDos)/V .
RHeat = (r] *(-Hrll+12*(-Hr2 +r3*§:II{-Ir3)+r4*(-Hr4%*V 'Waermeleistun, J/s/]
MRM = U, AReakt*(TMR-TR) ! 5]

‘aermefluss Mantel I
Feed = F*CpFeed*E %Feed- R) !Waermeemtraﬁ Feed (J/s)
dt= ERHeat-i-g +QFeed)/(ROohRM*V*CpRM) ! rwaermung RM (K/s]
TR=INTEG(dTR t,TRO?
dTMRdt= ein- *FOel/Vmant-QMRM/(CPOel*R ohOel*Vmant)

TMR=INTEG(dTMRdt, TOel0)
!Verknuiafunﬁ Reaktor mit Heissoelzufluss

Tk ok e sk ok SRk SR of sk ok ok of ok ok K o ok ok K o o sk ok ok ok ok ok o oK ok ok o ok

TMRaus =TMR
!Stoffmengenberechnungen )

V= mteg%dth,VO) 'Reaktionsvolumen [m’\32

M = integ(dMdt,M0) !Reaktionsmasse (kg)
Na=LI T( Na0,0.0,1E33

Nc=LIMINT{(dNc,Nc0,0.0, E33£
Nd=LIMINT(dNd,Nd0,0.0,1E3
Np=LIMINT(dNp,Np0,0.0,1E33
Nzi=LIMIN gd z1,Nz10,0.0,1E33
Nz2=LIMINT(dNz2,Nz20,0.0,1E33 .
McDos=limint(F,0.0,0.0,1e33) Dosierte Mol Oleum

ZUmsatzberechnuIr\ll%
Umsatz=(Nb0+ 0-Nb-Nd+1e-33)/(Nb0+Nd0+1e-33)
Ausb =(Np+1e-33)/(NbO+1e-33)

!Konzentrationsberechnungen
Ca =Na/V, Cb = Nb/V, Cc = N¢/V
Cd=Nd/V, Cp=Np/V, Czl = Nzl/V, Cz2 = N22/V

'Dosierrate
SCHEDULE Fend.XP.McDos-Ftot

!Berechnung Cycletime inkl Nachreaktionszeit
SCHEDULE EndBat. XP.(Umsatz-EndUms)

'Temperaturprofil
SCHEDULE T1set.XP.(T-Tkon0)
SCHEDULE T2set. XP.(T-Tkon0-Tkon1)
SCHEDULE T3set. XP.(T-Tkon0-TkonI-Tkon2)
SCHEDULE T4set. XP. T-Tkon0-Tkon1-Tkon2-Tkon3)
SCHEDULE T5set.XP. T-TkonO-Tkon1-Tkon2-Tkon3-Tkon4)

END !derivative
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DISCRETE Tlset
HRate:\(;JI'rZ-Trl)
Pib

/Tkon1, KorTri=IntKol, KorTr2=IntKo2

WPl=W {Proportionalitaet P anteil .
IEin1=IEin1b !Schalter fuer I Anteil Primaerkreis
Taull=Taullb  !Zeitkonstante I-Anteil P-Regler
TO = pTOb Konstanter Anteil P Regler
P2 = WP2b IProportionalitaet P-Anteil PID-Regler
IEin2=IEin2b ISchalter fuer I Anteil Sekundaerkreis
Taul2=Taul2b 1Zeitkonstante I-Anteil PID-Regler
pkO = pkOb !Konstanter Anteil PID-Regler
I3\]1321«'1 = quadb
E
DISCRETE T2set
HRate=g r3-Tr2)/Tkon2, KorTr1=IntKol, KorTr2=IntKo2
WP1 =WPIc IProportionalitaet P anteil .
IEin1=IEinlc ISchalter fuer I Anteil Primaerkreis
Taull=Taullc 1Zeitkonstante I-Anteil P-Regler
T0 = pTOc Konstanter Anteil P Regler
P2 =WP2c IProportionalitaet P-Anteil PID-Regler
IEin2=[Ein2c !Schalter fuer I Anteil Sekundaerkreis
Taul2=Taul2c VZeitkonstante I-Anteil PID-Regler
pkO0 = pkOc !Konstanter Anteil PID-Regler
I%uad = quadc
D
DISCRETE T3set
HRate=(Tr4-Tr3)/Tkon3, KorTrl=IntKol, KorTr2=IntKo2
END
DISCRETE T4set
HRate=(Tr5-Tr4)/Tkon4, KorTr1=IntKo1, KorTr2=IntKo2
END
DISCRETE T5set
HRate=0.0
ND
DISCRETE EndBat
EndAus=Ausb, CyTime=T
END
DISCRETE Fend o
F=0.0, DoTime=T Berechnung der Dosierzeit
END
IF l(:_lDoStop.EQ.O) THEN
TERMT ((Umsatz.GT.EndUms).AND.(McDos.GE.Ftot))
TERMT (T.GT.TStop)
ENDIF )
END !dynamic
TERMIN.

AL
IF \sUmsatz.GE.EndUms.) THEN
EZLS %usb:Np/(max(CyTlme,DoTlme)*V)

ZV Ausb=0.0
ENDIF

END
END

fterminal

!programm
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A7. ACSL Model File Sulfonierung fiir
dynamische Programmierung

PROGRAM

Programmierumgebun,
ALéORITHM iafg=9 8
CONSTANT Cint=100

!Phys-Chem Konstanten
R=8.314

IReaktionsdaten

CONSTANT k1=1.24e6 IRkt.geschw.konst Hauptrkt. [m”3/mol*s]
CONSTANT Eal=97800 !Aktivierungsenergie Hauptrkt. [J/mol]
CONSTANT DHr1=-80000 !Reaktionswaerme Hauptreaktion [J/mol
CONSTANT k2=5.76e4 IRkt.geschw.konst Zersetzungsrkt. [m*3/mol*s]
CONSTANT Ea2=90370 ! Aktivierungsenergie Zersetzun%(strkt. J/mol]
CONSTANT DHr2=-460000 !Reaktionswaerme Zersetzungsrkt. [J/mol
CONSTANT k3=5.76e4 IRkt.geschw konst Zersetzungsrkt, [m*3/mol*s]
CONSTANT Ea3=90370 Aktivierungsenergie Zersetzun%(srkt. J/mol]
CONSTANT DHr3=-460000 !Reaktionswaerme Zersetzungsrkt. [J/mol
CONSTANT cpRM=1600  !'Waermekapazitaet Reaktionsmasse (J/kg/K)

{Startbedin ur{gen
CONSTA 0=3.7
CONSTANT MO = 5586.0

!Datenaufzeichnungsintervall

'Univ. Gaskonstante (J/mol/K)

IStartvolumen [;n"3]
!Startmasse (k;

CONSTANT Na0=18000. Vorgelegte Menge Nitroaromat [mol]
CONSTANT Nb0=0. !Vorizlegte Megge Oleum [mol]
CONSTANT Np0=0. !Vorgeleéte enge Produkt {mol]

CONSTANT Nz0=0. Vorgelegte Menge Zersetzungsprod. [mol]}

!Temgeartug{groﬁl

CONSTANT Tr0=353; Tkon0=10000
CONSTANT Tr1=353; Tkon1=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

{Feedraten (m"3/s)
CONSTANT NStuf=15

CONSTANT I:_p6=5€-5, , Fi
P

CONSTANT
Zielfunktion
CONSTANT TMRIim=86400.0
CONSTANT Teta=4.0e-7
CONSTANT EndUms=0.99

CONSTANT TStop=300000
CONSTANT DoStop=0

CONSTANT TBTMR=86200.0

11=5e-5, ]gp12= e-5,

1Starttemperatur, Dauer Erster T Schritt
Dasselbe
Dasselbe
Dasselbe
Dasselbe

Dasselbe

Dosiermenge B [mol[]
Volumenaenderung [m”3)
'Massenaenderung %k

2)

dstufen

!Anzahl Fee
CONSTANT Fpl=5e-5, llip2=3e-5, Fp3=4e-5, Fp4=2e-5, Ep5=16-5
7=3e-5 =4e-5 g9=26-5, P

P 13=3e¢-

10=3e-5
, Fpl4=de-5, Fp15=2e-5

!Gewichtung Abweichung Sollmenge
'Endumsatz

!Abbruchbedingung wenn DoStop=1.0
!Schalter fuer Abbruchbedingung

!Maximalwert der unterschreitung TMRlim
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INITIAL
DoTime=0.0 Dosier zeit
CyTime=0.0 ICycle Time
EndAus:O 0 ‘End Ausbeute
NbDosN=Nbtot/NStuf 1Anzahl Mol B dosiert pro Stufe
%O%FTdeItaWdeltaV 'Dichte des Feeds
HRate I\STrl TlO)/I‘konO
nadat= Mol
nbdat=NbQ Mol Nebenprodukt
npdat=Np0 Mol Li-Acetylid
nzdat=Nz0 Mol Li-Pentolat
ndodat=0.0 kg MVK dosiert
TMRmin=1.0e33  !Minimaler Erreichter Wert von TMRad
END
DYNAMIC
DERIVATIVE

Reaktionsgleichungen

rl=k]*exp(-Eal/(R*Tr))*Ca*Cb !'Hauptreaktion

r2=k2*exp(-Ea2/(R*Tr))*Cp |Zersetzungsreaktion

r3=k3*exp(-Ea3/(R*Tr))*Ca Zersetzungsreaktion
!Stoffbilanzen

dvdt=F !'Volumenbilanz

dMdt = F*RohF ‘Massgnbilanz

dNadt=-r1 *V.-12*V 'Molbilanz Aromat

dNbdt = 11 * V + F*thot/deltaV _ !Molbilanz Oleum

dNpdt=r1*V-12*V Molbilanz Produkt

dNzdt =12 * V +13 *V !Molbglanz Zersetzunﬁsprodukt

dNbdos=F*Nbtot/deltaV !Molbilanz Dosiertes
'Temgeraturbxlanz

Rate

Tr=integ(dTrdt, Tr0)

'Wirmeleistu,

dqr=- (rl*DHgl +r2*DHr2+1r3*DHr3)
Berechnung MTSR, TMRad
akku:nun}&Na,Nba}(k t Akkumulierte Mol
IB&adE:- D rp}‘*N u)/(M*cpRM) 'Adlabates DT der erw. Reaktion

iSraarads o RAMISR))*(N o femp Standard Reaktion
=] €X] a+.
PR M

Wik,
MRad=(c R**%g 1\5q SR* a2+le-33) ?TMRad in sg
[F (TMRad.LT.TMRmin
TMlen—TMR d
DTMR-BOUN 1( OTBtmr TMRIim-TMRad)
IDTMR=integ(DTM
'Stoffmengenberechnungen
V—1nteg(dthV ) 'Reaktionsvolumen [m"3]
M = integ(dMdt,M 121 Reaktionsmasse (kg)
Na= hmmt(dNadt 0,0.0,1e33 |Aromat
Nb = limint(dNbdt,Nb0,0.0,1e3 10leum
Np = limint(dNp dt 'Np0,0.0,1¢33 Produkt
Nz-hmmt(szdtN 0, 0,1 33) 'Zersetzuxll\%sFrodukt
NbDos—hmmt(dNbdo 5,0.0,0.0,1e33)  !'Dosierte Mol Oleum
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'Umsatzberechnun
Umsatz=(Na0-Na+1e-3 3/(Na0+1e—33)
Ausb =(Np+1le-33)/(NaO+1e-33)

'Konzentrationsberechnungen
Ca=Na/V

Dosierrate
SCHEDULE Flset.XP.(NbDos-(1*NbDosN
SCHEDULE F2set.XP.(NbDos-(2*NbDosN
SCHEDULE F3set. XP.(NbDos-(3*NbDosN
SCHEDULE F4set.XP.(NbDos-(4*NbDosN
SCHEDULE F35set.XP.(NbDos-(5*NbDosN
SCHEDULE F6set.XP.(NbDos-(6*NbDosN
SCHEDULE F7set.XP.(NbDos-(7*NbDosN
SCHEDULE F8set.XP.(NbDos-(8*NbDosN
CHEDULE F9set.XP.(NbDos-(9*NbDosN
SCHEDULE F IOSet XP.(NbDos-(10*NbDos.
SCHEDULE F1i1set.XP.(NbDos-(11*NbDosN
SCHEDULE F12set.XP.(NbDos-(12*NbDosN
SCHED F13set. XP.(NbDos-(13*NbDosN
SCHEDULE F14set. XP.(NbDos-(14*NbDosN
SCHEDULE F15set.XP.(NbDos-(15*NbDosN

!Berechnung Cycletime inkl Nachreaktionszeit
SCHEDULE EndBat.XP.(Umsatz-EndUms)

{Temperal ofil
SCHEDU ETlset XP.(T-Tkon0)
SCHEDULE T2set.XP.(T-TkonQ-Tkon1)
SCHEDULE T3set.XP.(T-Tkon0-Tkon1-Tkon2)
SCHEDULE T4set. XP.(T-Tkon0-Tkon1-Tkon2-Tkon3)
SCHEDULE T5set. XP.(T-Tkon0-Tkon1-Tkon2-Tkon3-Tkon4)

END !Derivative
DISCRETE Tlset
HRate=(Tr2-Tr1)/Tkonl
END

DISCRETE T2set
HRate=(Tr3-Tr2)/Tkon2
END

DISCRETE T3set
HRate=(Tr4-Tr3)/Tkon3
END

DISCRETE T4set
HRate=(Tr5-Tr4)/Tkon4
END

DISCRETE TSset
HRate=0.0
END

DISCRETE EndBat
EndAus=Ausb
CBTlrne=T
N
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DISCRETE Flset
CHEY
SCHEDULE datrec.AT.T
END
DISCRETE F15set
SCHEDULE datrec.AT.T
DoTime=T !Berechnung der Dosierzeit
ND
!Schreibt Zustandsvektor zu Beginn einer Stufe
DISCRETE datrec
nadat=na Mol Aromat
nbdat=nb Mol Oleum
npdat=np Mol Produkt
nzdat=nz Mol Zersetzungsgrqdukt . .
tmrdat=tmrmin  !minimale ad bis zu diesem Zeitpunkt

ndodat=nbdos Mol Oleum dosiert

END

IF T%DoStop.EQ.O) THEN

ELSlla{MT ((Umsatz.GT.EndUms).AND.(NbDos.GE.Nbtot))
TERMT (T.GT.TStop)

ENDIF .

END !dynamic

TERMINAL

IF (Umsatz.GE.EndUms) THEN

ZV Ausb=Np/(max(CyTime,DoTime)*V)

ELSE

ZV Ausb=0.0

ENDIF . .

DTMRad=BOUND(0.0,TBTMR, TMRIim-TMRmin)

ObjFun=ZV Ausb-( eta’x‘[DTMR)**Z

!0bjFun=ZV Ausb-(Teta*DTMRad)**2

El Terminal

END
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A8. MATH File fiir die dynamische
Programmierung der Sulfonierung

% dynprog.m .
% dynamische programmierung nach de Trembley

StartTime=cputime;
BStageEnd=[];

NumStages=NSTUF; %Anzahl Stufen .
BStage=ones(NumStages)*NBTOT/NSTUF; %Pro Stufe Dosierte Molanzahl B
for p=1:NumStages

BStageEnd(p)=sum B.St%ge(lz f);

VarName=[Zustand' in str(pg;

eYial([Var ame '=[];1);

en

DOSTOP=0; %TERMT ((Umsatz.GT.EndUms). AND.(NbDos.GE.Nbtot))

% Einstellung auf isothermer Betrieb
% TRset=403;
TRO=TRset; TR1=TRset; TR2=TRset; TR3=TRset; TR4=TRset; TR5=TRset;

% Berechnung der Feedkonzentration in mol/m*3
CFeed=NBTOT/DELTAYV;

tFeed=[];
ggthnggn: 1

NumRatesGitter=25; FeedMaxGi=2.0e-4; FeedMinGi=1.0e-5;
FeedRateGitter=FeedMinGi:(FeedMaxGi-FeedMinGi)/...
(NumRatesGitter-1):FeedMaxGi;

NumRatesFeas=20; FeedMaxFeas=2.0e-4; FeedMinFeas=1.0e-5;
FeedRateFeas=FeedMinFeas:(FeedMaxFeas-FeedMinFeas)/...
(NumRatesFeas-1):FeedMaxFeas;

TetaStart=1.0e-8; %Teta der ersten Stufe
TetaEnde=1.0e-8; %Teta der letzten Stufe
if TetaStart==TetaEnde

F‘ctaStages:ones([l NumStages])*TetaStart;

else
TgtaStages:TetaStart:(TetaEnde-TetaStart)/(N umStages-1):TetaEnde;
en

TBTMR=TMRLIM-100.0;

Gp ¥ ek ke sk ook ook btk ook o skok kst ok sk ko ok o ok stk ook ko ook Rk o

% Erzeugen Matrix mit den Zustaenden in den Gitterpunkten

o***** 3k 3 ok o sk 3 3k ok ok ok sk ok 3K ok ok ofe ok Sk sk sk ok ok sk sk sk ko ok sk sk sk sk ok 3k sk ok ok ok ok sk sk ok sk ok skok sk skekosk ko k
%DOSTOP=0; %TERMT ((Umsatz.GT.EndUms). AND.(NbDos.GE.Nbtot))
for m=1:NumRatesGitter

for p=1:NumStages

FeedName=['FP 1nt2str&))]; . )

e\(rial([FeedName '=FeedRateGitter(' int2str(m) ");'1);
en

start;
Resultate=[_nadat _nbdat _npdat];
for p=1:NumStages
PosAll=find(round(_ndodat)==round(BStageEnd(p)));
sition=PosAll(1); .
arName=["Zustand' int2str(p) '(' int2str(m) ',:)'];
e\éal([VarName ! 'ResultateF’ int2str(position) ',:);');
en
end
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o Start o) timierun§ letzte Stufe
qb*************** 3 ok 3K ok ok oK K 3 ok 3k sk sk ok Sk sk ok 3k sk ok ok sk ok ok sk ok ok sheokeook ok sk sk ok skoke sk sk ok sk ok sk ko k-

%DOSTOP=0; ZTERMT ((Umsatz.GT.EndUms).AND.(NbDos.GE.Nbtot))
TETA=TetaStages(NumStages);
for m=1:NumRatesGitter

for p=1:NumStages-1

FﬁedNamC:[‘ int2str(p)]; eval([FeedName '=FeedRateGitter(* int2str(m) *);'1);
en

PerfInd=-1E33;
for n=1:NumRatesFeas
eval(['FP' int2str(NumStages) '=FeedRateFeas(' int2str(n) ');']);

start;
if OBJFUN>PerfInd
Pﬁrf[nd:OBJFUN; PerfFeed=FeedRateFeas(n);
en
end
OgtFeedRun(m,NumStages):PerfFeed; OptFeedRun(m,NumStages+1)=PerfInd;

en
O%Feed:OptEcedRun;
%Ende der optimierung letzte Stufe

% Start ogtimierun%der zweitletzten bis zweiten Stufe
96******* S 3 sk sfe sk 5 ke st s sk sk sk s sk sk st A e sk s stk st ok sk ook ok sk sk ke ok sk ke sk ok s e ok Sk ok skeok s skok ok ok skok
for NumStageBearb=NumStages-1:-1:2 .
%Weist der Gittermatrix den Wert am ende der Berarbeiteten Stufe zu
evalg{GltterMamx' '=Zustand' int2str(NumStageBearb) ';']);
TETA=TetaStages(NumStageBearb);

for m=1:NumKatesGitter .

Posetzt alle Feedrate bis zur bearbeiteten Stufe auf konstante Rate

for p=1:NumStageBearb- 1 .

FeedName=[FP int2str(p)]; eval([FeedName '=FeedRateGitter(' int2str(m) ');'])

end
TStage=BStage(1:NumStageBearb- 1)/(FeedRateGitter(m)*CFeed),
Perfl%ld:—lEBgJ;( 8 e (m) )

for n=1:NumRatesFeas

%setzt Feedrate der Bearbeiteten Stufe auf konstanten Wert

eval([FP' int2str(NumStageBearb) '=FeedRateFeas(' int2str(n) ');'T)
Yosetzt TStop auf die Endzeit der Bearbeiteten Stufe

TSta e(NumStafeBearb =BStage(ll;IumStachearb)/(FeedRateFeas(n)*CFeed);
'I;ST P=sum(TStage(1:NumStageBearb))+500;

start;
Resultatc:[anadat nbdat _npdat];
PosAll=find(round(_ndodat)==round(BStageEnd(NumStageBearb)));

sition=PosAll(1); .

ustand:Resultate(positlon,:); .

%oBerechnung des gewichteten Abstandes von Gitterpunkten
ZustandMatrix=ones(size(GitterMatrix))*diag(Zustand),
DiffMatrix=(GitterMatrix-ZustandMatrix)./ZustandMatrix;
SumQuadVektor=DiffMatrix. 2*ones(size(DiffMatrix,2),1);
Abweichung=SumQuadVektor.”0.5;

%Auffinden minimaler Wert in der Abweichung
valpe,po&ﬁorﬂ:nun(Abwetchur;%); )

Die weitere Abfolge des optimalen Feedprofils einstellen und go

for TailStage=NumStageBearb+1:NumStages

eval(['FP"int2str(Tai tag? '=OptFeed("...

int2str(position) '," int st;g ailSta e)d'_);‘]) . .

T?jtage(Tall tage)=BStage(TailStage)/(OptFeed(position, Tail Stage)*CFeed);
en

start;

%Ermittlung Performance index
if OBJFUN>PerfInd
PerfInd=OBJFUN;
PerfFeed=FeedRateFeas(n);
PerfPos=position;

en

end
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OptFeedRun m,NumStageBearb}):PerfFeed;

OptFeedRun(m,NumStages+1)=PerfInd;

OptFeedRun(m NumStzﬁeBearbH:NumSta
OptFeed(PerfPos,

end

OptFeed=OptFeedRun; . )
d;sp%[‘Abge aufene Zeit =" int2str(c utlme-StartTlmeB);
disp([ Bearbeiteter Stage = ' int2str(NumStageBearb)
en

es)= ...
umStageBearb+1 :léumStages);

gl

%*************************************************************

% Start ogtimierun der ersten Stufe

%************ ook o e ke ok ok 3R sk ok sk ok ok ok sk e sk sk sk ok s ok sk kol sk dkeok ok sk sk sk sk sk sk skeok sk ok sk sk sk ok sk sk sk ok
NumStageBearb=1; .

%Weist der Gittermatrix den Wert am Ende der Berarbeiteten Stufe zu
eva]EKGltterMatrix' '=Zustand' int2str(NumStageBearb) ';']);
TETA=TetaStages(NumStageBearb);

PerfInd=-1E33;

for n=1:NumRatesFeas

%setzt Feedrate der Bearbeiteten Stufe auf konstanten Wert

eval([FP' int2str(NumStageBearb) '=FeedRateFeas(' int2str(n) ');'])
Tosetzt TStg{) auf die Endzeit der Bearbeiteten Stufe

ng{' OP=BStage(NumStageBearb)/(FeedRateFeas(n)*CFeed)+500;

start;
Resultate=[_nadat _nbdat _npdat];
PosAll=find(round(_ndodat)==round(BStageEnd(NumStageBearb)));
osition=PosAll(1);
ustand=Resultate(position,:); .
%Berechnung des gewichteten Abstandes von Gitterpunkten
ZustandMatrix=ones(size(GitterMatrix)) *diag(Zustand);
DiffMatrix=(GitterMatrix-ZustandMatrix)./ZustandMatrix;
SumQuadVektor=DiffMatrix.A2*ones(size(DiffMatrix,2),1);
Abweichung=SumQuadVektor.*0.5;
%Auffinden minimaler Wert in der Abweichung
[;alpe,po.smon =nun(Abwe1cl_1ur;§); .
oDie weitere Abfolge des optimalen Feedprofils einstellen und go
for TailStage=Num tgéeBearbH :NumStages
eval(['FP"int2str(TailStage) '=OptFeed("...
int2str(position) ', int2str(TailStage) ');')
en
start; .
%Ermittlung Performance index
if OBJFUN>PerfInd .
P%rf[nd=OBJFUN; PerfFeed=FeedRateFeas(n); PerfPos=position;
en
end
OptFeedProfil(NumStageBearb)=PerfFeed;
OptFeedProfil(NumStageBearb+1 :NumStaﬁ\sJ):
. OptFeed(PerfPos,NumStageBearb+I:NumStages);
disp(['Abgelaufene Zeit = ' int2str(cputime-StartTime)]);
disp(['Bearbeiteter Stage = ' int2str(NumStageBearb)]);

for p=1:NumStages

FeedName=['F 'intZStr(p)J' s
exéal([FeedName '=OptFee Profil(" int2str(p) ");'1);
en

disp(['Abgelaufene Zeit = ' int2str(cputime-StartTime)]);
disp(]'Bearbeiteter Stage =" int2str umSt%g{t,BeaﬂQ ;
disp(['Volumen/Zeit Ausbeute = ' num2str(ZVAUSB)]);
disp([ Zielfunktion = ' num2strf(OBJFUN)J);

dis; 'rmmmalefIMRad:'mQ{’t%gITM );
disp(['Zykluszeit = ' num2str(CYTIME)]);
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