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l. Einleitung

Die Grundlagen zur Dimensionierung von industriellen Anla-
gen basieren meistens auf Messdaten, die durch Laborver-
suche erhalten wurden. In der Regel wird so vorgegangen,
dass in einem ersten Schritt die Kinetik der in Frage
stehenden Reaktion in Kleinapparaturen gemessen wird.
Alsdann werden auf einer Pilotanlage die Messresultate

in einem zweiten Schritt iiberpriift und die ndtigen Kor-
rekturen vorgenommen. Erst dann geht man in der Regel

auf industrielle Anlagen iiber. Der kostspielige und zeit-
raubende Umweg iiber die Pilotanlage kann jedoch umgangen
werden, wenn es gelingt, im Kleinmassstab ein Reaktions-
modell fiir die kinetischen Daten geniigend exakt festzu-
legen sowie den Stoff- und Wdarmetransport mit hinrei-

chender Genauigkeit zu berechnen.

Das Ziel der vorliegenden Arbeit bestand nun darin, in
einem Differentialreaktor fiir die technologisch interes-
sante Dehydrierung von Cyclohexanol zu Cyclohexanon ki-
netische Daten zu ermitteln. Aufgrund dieser Messungen
sollte alsdann versucht werden, ein zutreffendes kineti-
sches Reaktionsmodell aufzustellen. Unter Einbezug von
Wiarme- und Stofftransport soll dieses Modell alsdann in
einem grosseren Reaktor iiberpriift werden. Zu diesem
Zweck sollen mit dem Computer simulierte axiale Tempe-
ratur- und Konzentrationsprofile mit den experimentellen
Messdaten verglichen werden.



2. A1l1gemeines

Aliphatische sowie alicyclische Ketone haben auf dem Sek-
tor der Losungsmittel und auf dem Gebiet der Zwischenpro-
dukte eine grosse Bedeutung erlangt. In a-Stellung zur
Carbonylgruppe konnen beispielsweise Halogenierungsreaktio-
nen, Alkylierungen und Aldolkondensationen durchgefiihrt
werden. An der Carbonylgruppe selbst sind vor allem die
Bildung von Iminen, Hydrazonen, Semicarbazonen, Oximen und

Cyanhydrinen bekannt.

Cyclohexanon, ein cyclisches Keton, ist ein technisch wich-
tiges Zwischenprukt fiir die Herstellung von Nylon 6 und
Nylon 66. Aus Cyclohexanon wird mit Hydroxylamin Caprolac-
tam (Nylon 6) hergestellt. Im weiteren kann Cyclohexanon
mit Salpetersdure zu Adipinsdure oxidiert werden, das mit
Ammoniak und Wasserstoff zu Hexamethylendiamin reagiert.
Cyclohexanon und seine Methylderivate werden als Lisungsmit-
tel fiir synthetische Harze (Polyvinylchlorid, Nitrozellu-
lose etc.) verwendet. In der Textilindustrie wird es den
Mercerisierlaugen beigegeben. Unter dem Namen Anon oder
Sexton ist Cyclohexanon bzw. Methylcy:lohexanon ein bevor-

zugtes Lacklosungsmittel.

Cyclohexanon fdllt in technischem Massstab bei der Oxida-
tion von Cyclohexan mit molekularem Sauerstoff an. Cyclo-
hexan seinerseits ist durch Hydrieren von Benzol leicht zu-
ganglich und daher ein relativ billiges Edukt. Die Cyclo-
hexanoxidation wurde im Zusammenhang mit der Polyamidpro-
duktion {Nylon 6, Nylon 66) stark ausgebaut und optimiert
(1, 2, 3). Bei partiellen Umssatzen féllt hierbei ein Ge-
misch von Cyclohexanol und Cyclohexanon an. Um nun bei-
spielsweise Caprolactam (Nylon 6) herstellen zu konnen,
muss das bei der Cyclohexanoxidation anfallende On/0l1-Ge-
misch dehydriert werden.

Diese Dehydrierung kann im Prinzip sowohl in fliissiger
Phase wie auch in der Gasphase durchgefiihrt werden. Tech-



nisch hat sich die Gasphasendehydrierung durchgesetzt.
Nachfolgend sollen die Probleme, die bei der Dehydrie-
rung von Alkoholen auftreten aufgrund der Literatur dis-

kutiert werden.

Jungers (4, 16) beschrieb die Dehydrierung sekundirer
Alkohole in der Fliissigphase unter Normaldruck beim Sie-
depunkt an Nickelkatalysatoren. Dabei wurde festgestellt,
dass solchermassen durchgefiihrte Dehydrierungen am besten
mit einer Adsorptionskinetik beschrieben werden kdnnen.

Im allgemeinen wird ein Aldehyd oder Keton bedeutend star-
ker adsorbiert als sein entsprechender Alkohol. Somit nimmt
im Verlauf der Zeit die Reaktionsgeschwindigkeit, die bei
Siedetemperatur ohnehin schon langsam ist, noch mehr ab.
Zudem entsteht beispielsweise bei der Dehydrierung von
Cyclohexanol neben Cyclohexanon auch noch unerwiinschtes
Phenol, das am Katalysator noch stdrker adsorbiert wird als
das entsprechende Keton. Somit tritt durch die Nebenprodukt-
bildung nochmals eine zusdtzliche Reaktionshemmung ein.

Da die Dehydrierung in der Fliissigphase nicht spezifisch ver-
lduft, werden sekundire wie auch primdre Alkohole technisch
in der Gasphase zu den entsprechenden Ketonen und Aldehyden
dehydriert. Im allgemeinen spalten sekundare Alkohole leich-
ter Wasserstoff ab als primdre (5, 6). Die fiir die Gasphasen-
dehydrierung am hdufigsten verwendeten Katalysatoren sind

die Metalle Nickel, Kupfer, Eisen und Zink. Die Dehydrierun-
gen an Nickel konnen schon bei relativ tiefen Temperaturen
durchgefiihrt werden. Demgegeniiber benstigen Zink- bzw. Zink-
oxidkatalysatoren hohere Temperaturen. In der Regel werden
die Aktivstoffe auf Triger aufgezogen. Hierbei haben sich
Bimsstein, inaktive Tonerde, Porzellane, Metallspine oder
Aktivkohle bestens bewdhrt. Bei der Wahl der katalytisch
aktiven Masse wie auch des Tradgers muss darauf geachtet wer-
den, dass vor allem bei sekunddren Alkoholen in Konkurrenz
zur Dehydrierung (Ketonbildung) eine Wasserabspaltung (Ole-
finbildung) auftreten kann. Die Dehydratisierungseigenschaf-

ten vieler Trigermaterialien kann aber durch Behandeln des



Tab. 1: Katalysatoren fiir die Dehydrierung von Cyclohexanol
in der Gasphase

Katalysator Temperatur Umsatz Literatur
(°c) (%)

Cu auf Bimsstein 250 - 300 80 - 83 9, 10, 24

Cu auf Silikaten 240 - 270 76 19

Cu als Raney 250 80 - 83 20, 23

Ag 500 - 600 85 11

Cu - Ag 350 80 - 86 18

Cu - Zn 380 - 430 63 12, 17
260 80 - 83 25

Cu - Ni 200 - 300 88 - 90 13, 14, 15

Al - Cu - Zn - Ni 270 - 300 80 21

Cu - Al - Zn - Cr 200 58 22

Cu - Al 250 - 260 90 - 97 26

Cu - Al - Ni 350 85 27

Ni 200 - 450 10, 28, 29

Ni - Zn 380 -~ 450 99 9

Zn ~ Fe : 310 - 390 12, 33
420 - 430 92 34

Zn auf Silikaten 240 - 270 76 19

Fe 300 - 500 32, 35

Aktivkohle 200 - 250 36

Cu0 - ZnO, MgO 390 - 480 88 - 94 7

auf Koks

Zn0 400 99 31




Inertmaterials mit Laugen oder Zinkacetat etwas reduziert
werden (7).

Ein grosser Netzebenenabstand im Katalysator soll die De-
hydratisierung, ein kleiner dagegen die Dehydrierung for-
dern (5). PFir die technische Herstellung von Cyclohexanon
aus Cyclohexanol wurden eine ganze Reihe von Katalysatoren
vorgeschlagen und es sind hieriiber eine grosse Anzahl von
Patenten angemeldet worden. Tabelle 1 gibt eine Uebersicht
iiber die vorgeschlagenen Katalysatoren, den Arbeitsbereich,
sowie die erzielbaren Umsdtze. Die fiir einige Aktivmassen
vorgeschlagenen relativ niedrigen Temperaturen legen die
Wahl solcher Kontaktmassen fiir eine technische Prozessreali-
sierung nahe. Es ist dies ein Trugschluss. Gleichgewichtsbe-
rechnungen (Vgl. Seite 26) zeigen ndamlich, dass zum Erzielen
eines vollstandigen Umsatzes je nach Zusammensetzung des
Eduktgemisches Temperaturen von 350 - 450°C erforderlich
sind.

Wie eigene Versuche ferner zeigten, begiinstigen beispiels-
weise metallische Nickelkontakte vor allem bei Temperaturen
unter 300°C in erheblichem Masse die Kerndehydrierung so,
dass neben dem erwiinschten Cyclohexanon oder Methylcyclo-
hexanon in vergleichbaren Konzentrationen Phenol bzw. Kresol
als unerwiinschte Nebenprodukte anfallen. Wie in Vorversuchen
festgestellt wurde, findet an Zinkoxid praktisch keine De-
hydrierung des Kernes statt. Die erforderliche relativ hohe
Dehydrierungstemperatur hat zudem den Vorteil, dass das
Gleichgewicht praktisch vollstdndig auf der Seite des Ketons
liegt. Da dieser Kontakt bereits im oxidierten Zustand vor-
liegt, ergibt sich verfahrensmiassig der Vorteil, dass desak-
tivierende Kohleablagerungen abgebrannt und hierdurch der
Kontakt leicht regeneriert werden kann. Alle diese Ueberle-
gungen fiihrten alsdann dazu, dass Zinkoxid als Katalysator

fiir die vorliegenden Untersuchungen .gewdhlt wurde.



3.Physikalische und thermo -

chemische Daten

Nachfolgend sind Stoffdaten, insofern sie fiir die vorlie-
gende Arbeit von Bedeutung waren, zusammengestellt.

Die thermochemischen Daten (Tab. 2 und 3) sind den Werken

von Stull (30) und Perry (37) entnommen.

Tab. 2: Physikalische und thermochemische Daten

o o]
Substanz MG Smp | Sdp [ AHf(g) AH_

(g/Mol] (°c) | (°C) (g/cm3) (Kcal/Mol){(Kcal/Mol)

70.4 10.87

Cyclohexanol[100.16| 25 161 | 0.96

Cyclohexanon|98.14 | -16 156 | 0.99 - 55.0 9.0
Wasserstoff [2.02 [-259| —252] 9.0 1072} 0.0 -
Stickstoff [28.02 |-209| -196| 1.2 1073| 0.0 -

Die spezifischen Wdarmen von Cyclohexanol und Cyclohexanon im
Gaszustand, die bei Stull (30) in Tabellen numerisch aufge-
fiihrt sind, wurden in Funktion der Temperatur als Reihe
entwickelt und in Tabelle 3 zusammengestellt.

Tab. 3: Spezifische Warme

Substanz Spezifische Warme 5 (g) (cal/Mol gra)
Cyclohexanol | -25.44 + 0.196 T — 1.15 107%T% + 2.75 107372
Cyclohexanon -14.68 + 0.161 T - 9.0 10-5'1‘2 + 1.7 10—8T3
Wasserstoff | 6.62 + 8.1 10°% T

Stickstoff 6.5 + 1.0 107> T




3.1. Viscositiat

Da die Daten iiber die dynamische Viscositdat (#) von Cyclo-
hexanol und Cyclohexanon im gasfdormigen Zustand zwischen
200 und 400°C in der Literatur nicht findbar waren, wurden
sie nach der Methode des VDI-Warmeatlases (38) berechnet.
Im Druckbereich von 0.1 bis 10 ata gilt Formel [1].

1.2/3
2
MGZ P/ f

= 4.2281 107° —is— [1]
T

Die Berechnungen der kritischen Temperatur (Tk)’ Qes kriti-
schen Druckes (Pk) sowie des kritischen Volumens (Yk) wur—
den nach einem additiven Verfahren gemidss Gleichungen [2]
bis [4] ausgefiihrt. ’

T

Ty = = 5 [2]
0.567 + XIAT - ( IAT)
Pk _ 1.0332 MG 5 [3]
( ZAP + 0.33)
V) = 0.040 + XAV [4]
Dabei bedeuten:
T : Siedetemperatur (°k)

IAT: Atom- und Strukturkonstanten beziig-
lich Temperatur

ZAP: Atom- und Strukturkonstanten beziig-
lich Druck

I AV: Atom- und Strukturkonstanten beziig-
lich Volumen
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Der Faktor (f) in Formel [1] kann mit Hilfe von Fig. 1 aus
der reduzierten Temperatur Tr = T/Tk bestimmt werden (39).

£
) al

T, ()

) o

f in Funktion der reduzierten Temperatur (Tr)

Fig. 1:

Die Resultate der Berechnungen nach den Formeln {27 - [4]

sind in Tabelle 4 zusammengestellt.

Tab. 4: Kritische Daten von Cyclohexanol und Cyclohexanon

Kritische Daten Cyclohexanol Cyclohexanon
T, (°K) 637 620

2% (Kp/cmz) 53 48

Vi (ma/Kmoi) 0.32 0.13

Durch Einsetzen der Werte aus Tabelle 4 in Gleichung [1]
kann die dynamische Viscositdt abgeschitzt werden. Solcher-
massen berechnete Daten fiir Cyclohexanol und Cyclohexanon

sind in Fig. 2 graphisch aufgetragen.
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Die Werte fiir Stickstoff konnten dem VDI-Warmeatlas entnom-

men werden (38).

35

4
plo
(g/cm s) /c)/

Stickstoff

. P =

2,5
Cycloh Lxanol | /té)/
E %D/O'

Cyclohgxanon

1.5

150 ' 250 - 350 450
T (°C)

Fig. 2: Viscositdt von Cyclohexanol, Cyclohexanon

und Stickstoff in Funkti_on der Temperatur

Die Viscositit von Gasmischungen ( g )av wurde nach Gleichung
[5] berechnet.

1

2

Iy; pj MG§
ot S St §

(p) = T
Iy; MG]‘Z.

av

[5]
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4. Analytik

Da die anfallenden fliissigen Reaktionsprodukte mit Hilfe
eines Nebelabscheiders leicht und praktisch vollstindig aus
dem Wasserstoff-Stickstoff-Abgas kondensiert werden konnten,
ergab sich der Umsatz aus der Zusammensetzung der Fliissig-

phase.

Die im Differentialreaktor festgestellten Reaktionsprodukte
waren die folgenden: Cyclohexen, Wasser, Cyclohexanon und
Cyclohexanol. Diese Komponenten konnten quantitativ und
qualitativ gut mit der Methode der Gaschromatographie er-
fasst werden. Geeignet waren hierzu die folgenden Analysen-

bedingungen:

Sdule: Carbowax 20 M auf Teflon, Ldnge: 2.7 m, Innendurch-
messer: 2 mm, Sdulentemperatur: 120°C, Trigergas: 3.0 ati

Helium, Papiervorschub: 20 Zoll/h, Einspritzmenge: 1 plt,
Detektorstrom: 160 mA, Verdampfertemperatur: 300°C.

Cyclohexen
Cyclohexanon
Cyclohexanol

Wasser

w
o~

%
N

Fig. 3: Typisches Gaschromatogramm
Trennung an Carbowax 20 M,
Sdulentemperatur: 120°¢C
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Im Integralreaktor wurden vor allem bei hohen Umsdtzen noch
zusdtzlich Nebenprodukte gebildet, die zur Hauptsache aus
Phenol und 2-(1-Cyclohexenyl)-cyclohexanon bestanden. Fiir
eine direkte Trennung solcher Reaktionsgemische konnte
keine Trennsdule gefunden werden; denn entweder ergab sich
keine Auftrennung von Cyclohexanol/on oder aber Phenol so-
wie die weiteren hoher siedenden Anteile blieben so lange
auf der Sdule, dass sich sehr flache und schlecht auswert-
bare Peaks ergaben. Aus diesem Grunde wurden alle Proben
aus dem Integralreaktor auf je zwei verschiedenen Sdulen
(Carbowax 20 M und zusdtzlich Apiezonfett L) analysiert.
Ueber eine Materialbilanz gelang es die Zusammensetzung

der Reaktionskomponenten zu bestimmen.

—fq- - e e .

H a =

n >

< ° q‘:;

= + 5 "
o

N 'g = [

= s o} <

s |3 AT ||

2 [\2 : i 3k

L Kl

(=) o © £ £ [

— ~ g @ @ — o

5 11%a E = T lE

&) O A =2 3 «~ t

2 3+ & 6 . 7 8

Fig. 4: Typisches Gaschromatogramm

Trennung an Apiezonfett L
Siulentemperatur: 200°C
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Die Trennbedingungen fiir die Sdule Apiezonfett L waren die-
selben wie die der Carbowax 20 M mit Ausnahme der Sdulen-

temperatur, die 200°C betrug.

Die Figuren 3 und 4 zeigen schematisiert die Trennwirkung

von Carbowax 20 M und Apiezonfett L.

Alle Analysen wurden auf einem Géschromatographen Carlo Erba
Fraktovap Modell E ausgefiihrt, der mit einem Integrator
Infotronics Modell CRS 108 gekoppelt war. Bei den durchge-
fithrten Serieanalysen ist mit einem relativen Fehler von

+ 2% zu rechnen.
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5. Katalysator

Es wurde nach einem Katalysator gesucht, der eine selek-
tive Dehydrierung von Cyclohexanol zu Cyclohexanon ermtg-
lichte. In Vorversuchen wurde festgestellt, dass Nickel
(ICI 42-1) katalytisch zwar schon bei relativ niedrigen
Temperaturen (200 - 300°C) wirksam ist. Es zeigte sich
aber, dass Nickel Cyclohexanol wie auch Methylcyclohexanol
in erheblichem Masse auch bis zu Phenol bzw. Kresol dehyd-
riert. Deshalb wurde fiir die folgenden Versuche ein Zink-
oxidkatalysator der Firma Girdler-Siidchemie, Miinchen, der

praktisch aus reinem Zinkoxid bestand, G/72C verwendet.

Zur Charakterisierung des Katalysators wurde mittels
Quecksilber-Druckporosimetrie und Kathetometermethode das
spezifische Porenvolumen (Vg) und die integrale Porenradien-
verteilungskurve bestimmt. Durch Adsorption von Helium kann
die wahre Dichte ( Pw) und mit Hilfe der Quecksilberpykno-
metrie die scheinbare Dichte ( ps) ermittelt werden. Daraus
berechnet sich die Porositit des Katalysators ( ck) nach
Gleichung [6] wie folgt:

€ = 1.0 -p/ p, [6]

Aus der scheinbaren und wahren Dichte kann das spezifische

Porenvolumen (Vg) nach Gleichung [7] berechnet werden.
Vo=1/p -1/ p, [7]

Analog zu Gleichung [6] kann man den Leervolumenanteil eines
Katalysatorbettes ( £,) berechnen.

e, =1.0- P,/ P, [8]
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Da bei ldangerem Gebrauch des Katalysators eine gewisse
Aktivititsabnahme festgestellt werden konnte, wurde der
Katalysator nach jedem Versuch wieder regeneriert, indem
man zum Stickstoffstrom vorsichtig Sauerstoff zudosierte
(vgl. Seite 34 ).

Der kugelformige, ungebrauchte Katalysator G/72C bestand

aus Zinkoxid mit einem Bindemittel, dessen Anteil mikro-

analytisch einen Kohlenstoffgehalt von 2 % ergab. Der re-
generierte Katalysator zeigte nur noch Spuren von Kohlen-
stoff.

In Fig. 5 ist die integrale Porenradienverteilungskurve

von Zinkoxid G/72C im ungebrauchten und gebrauchten Zustand
aufgetragen. Daraus ist ersichtlich, dass bei der Reakti-
vierung des Katalysators eine Porenradienvergrosserung ein-
tritt. Dieser Effekt ldsst sich auf einen Sinterprozess
zuriickfiihren, wie dies von P. antana (42) gezeigt werden
konnte. Zinkoxid beginnt bei 450°C, bedingt durch Kristal-
litwachstum, langsam zu sintern. Bei diesen Temperaturen
ist der Sinterprozess aber nach circa 5 Stunden abgeschlos-
sen. Auch ldnger dauerndes Erhitzen auf die einmal erreich-
te Endtemperatur (450 bis hochstens 500°C im vorliegenden
Fall) bewirkt praktisch kein weiteres Kristallitwachstum
mehr. Dies bedeutet, was experimentell auch festgestellt
werden konnte, dass einmal regenerierte Kontaktschichten
bei jeder weiteren Regeneration ihre urspriingliche Aktivi-
tdt wieder erreichen, insofern das Abbrennen vorsichtig

(Vermeidung von Hotspots) vorgenommen wird.
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Porenvolumen Vg (%)

100”

Porenradius r (&)

Fig. 5: Porenradienverteilungskurve des Kat. G/72C

A : ungebraucht

B : regeneriert

Tab. 5: Textureigenschaften des Katalysators G/72C

ungebraucht

Wahre Dichte ( Pw)

Scheinbare Dichte ( p_)
Schiittdichte (Rohr: 2.5 cm @) ( Pb)
Porositdat des Katalysators ( ek)

Porositat des Bettes ( cb)
(Leervolumenanteil)

Spezifisches Porenvolumen (V)
Spezifische Oberflache (S )
Spez. dussere Oberfliache AS)
Héufigster Porenradius (r)

Aequivalenter Porenradius (re)

3.99 g/cm”
1.705 g/cm3
1.05 g/cm3
0.574
0.4
0.356 cm’/g
30.6 m2/g
6.67 cmz/g
350 A

230 A
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6.Gleichgewicht der Dehydrierung

von Cyclohexanol

Die Dehydrierung ist eine nicht volumenkonstante Gleichge-
wichtsreaktion. Da der maximal mégliche Umsatz (Gleichge-
wicht) stark von der Temperatur abhingig ist, wurde vor-
erst das Gleichgewicht der Dehydrierung von Cyclohexanol zu
Cyclohexanon bzw. von Cyclohexanon zu Phenol im Gaszustand

in Funktion der Temperatur berechnet.

Von besonderem Interesse war die Gleichgewichtsverschiebung

durch Zusatz von Inertgas.
Das Gleichgewicht einer chemischen Reaktion

vV, A+ v, B -_— v D

A B C+ v

c D

kann nach G. Kortim (44) wie folgt definiert werden:

B.C VC aD VD v

£e)y  (OPp)y  _ i

o s T a2
A

v.: stochiometrischer Koeffizient
positiv fiir die entstehenden und negativ

fiir die verschwindenden Stoffe
a.: Gleichgewichtsaktivitdt bzw. Fugazitat

K_: Gleichgewichtskonstante bzg. Fugazitit
Fiir reale Gase gilt:
a;, = y;¥5; P : [10]

wobei Yi der Fugazitdatskoeffizient und Y3 der Molenbruch

der Komponenten i bedeuten.
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Fig. 6: Fugazititskoeffizient in Funktion des reduzierten

Druckes und der reduzierten Temperatur

Wie aus Fig. 6 entnommen werden kann, darf im Temperaturbe-
reich von 200 - 500°C und bei einem Druck von 1 bis 2 atm
mit einem Fugazititskoeffizienten Y; =1 gerechnet werden.
Das heisst, das System Cyclohexanol, Cyclohexanon, Wasser-
stoff und Stickstoff darf in der Gasphase als ideal be-
trachtet werden. Fiir die Berechnung der Gleichgewichtskon-
stanten (Kf)dﬁrfen daher direkt die Molenbriiche (yi) verwen-—
det werden. Gleichung [9] vereinfacht sich zu:

Vi v,
Ke = K, = ™) Ppyti (11]
Das Gleichgewicht kann auch mit den Partialdrucken (pi)

oder aber mit den Konzentrationen (ci) der einzelnen Kompo-

nenten ausgedriickt werden.
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. Vi
K, = m(p;) [12]
Vi
Ko = m (c;) (13]
In der Gasphase gilt:
y; =p;/ P [14]
oder
p; = ¢,RT [15]

Mit diesen Beziehungen konnen Kp’ Kc und K miteinander in
Zusammenhang gebracht werden. Es gilt:

_ vi vi, \LIv; Iv;
K,=w (P y;) = w(y;) " (P) = K (P)

B vi vi Ivi Iv;
K, = mw(c,R T) = W (c;) "(RT) = K (R T)

Daraus folgt:
Ivy
R T

K, =K, (5) [16]

Da es sich bei der Dehydrierung von Cyclohexanol zu Cyclo-

hexanon um ein System der nachfolgenden Form handelt,

A Z=—" R + S

wird Zvi = 1. Damit besteht fiir die Beziehung von Ky’ KP und

Kc der folgende Zusammenhang:
k =k, B - k/c = kK /P [17]

Hierbei bedeutet c¢c die Gesamtkonzentration der Mole pro

Liter bzw. ¢ = l/VM.

Liegt eine nicht volumenkonstante Reaktion vor, so kann nach
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Levenspiel (43) unter der Annahme, dass die Volumendnderung
linear mit dem Umsatz (XA) zu- oder abnimmt, folgender An-
satz gemacht werden:

V=V, (1+ ¢, X,)

wobei der Volumendnderungsfaktor ( SA) wie folgt definiert

ist:

Fir die Konzentrationen gilt:

B . U (18]
A v V0 1+ chA) Ao 1 + ‘AXA

Cp = Cq = HE = NAO XA =c XA {19]
R s =V V(I + €,X,) Ao T+ ¢ X,

Da ein Inertgas sich widhrend der Reaktion selbst nicht um-

setzt, variiert seine Konzentration (cI) ebenfalls; es gilt:

NI NI °1o [20]

C, = =— = =
157 V(L + ¢ ,X,) T+ ¢, X,

Zur Zeit t = O kidnnen die Konzentrationen von Cyclohexanol
(cAo) und Stickstoff als Trdgergas (cIO) bei einer Tempera-—
tur (T) und einem Druck (P) ausgedriickt werden durch:

Cro T Yao €

ere = (1 - ypo) e

Weil aber fiir den Spezialfall AS—R + S Ypo gleich gross
ist wie der Volumendanderungsfaktor,gehen die Gleichungen

iber in:
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Cho = €7 ° {21]

e, = (1= g) ¢ [22]

To

chann nun mit den Konzentrationen als Parameter berechnet

werden.

K, = (—5) [23]

Durch Kombinieren der Gleichungen [21, 22] mit [18 - 20]
und Einsetzen in [23] erhdlt man:
2

c X
K = Ae
c (€W e, + XAefr 1 - XAe)

[24]

Nach Gleichung [17] gilt: K /c = K ; der Gleichgewichts-
umsatz (XAe) ergibt sich nach [25]:

K K K
- (=X _ _¥ _ 2 _Y
- (SA Ky) + \I(EA Ky) + 4(Ky+ 1) ) 2s]

2(Ky+ 1)

Zum gleichen Resultat kommt man, wenn der Gleichgewichts-
umsatz mit Hilfe der Molzahlen nach Gleichung [26] berech-

net wird.
(N A X)L
™ . + v
io m i TAe
K, = v, (26]

v =
(ZNio A X X Vi)

Nio: Molzahl der Komponente i vor der Reaktion

At Unsatzlimitierende Molzahl im Edukt

Der Ausdruck ZNio in Gleichung [26] entspricht der Grisse
1/ £,

Die Gleichgewichtskonstante Ky wurde mit den nach Stull (30)
tabellierten AG-Werten der einzelnen Komponenten berechnet.
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AAG = Zvi AG;

AG,: freie Enthalpie (Gibbs) der Komponente i
(Kcal/Mol)

Fir die Gleichgewichtsbeziehung gilt:
-RTInK = AAG [27]
In Tabelle 6 sind die AGi - Werte von Cyclohexanol, Cyclo-

hexanon und Wasserstoff mit den dazugehdrigen Gleichge-

wichtskonstanten zusammengestellt.

Tab. 6: Gleichgewichtskonstante fiir die Dehydrierung von

Cyclohexanol in Gasphase bei 1 atm.

AGA AGR AGS AAG Ky
(°K) (Kcal/Mol)| (Kcal/Mol)| (Kcal/Mol)}| (Kcal/Mol) (-
298 * | -28.18 -21.69 0.0 6.49 1.7 107
300 -27.92 -21.49 0.0 6.42 2.1 10_5
400 -13.36 -9.95 0.0 3.41 1.3 10-2
500 1.74 2.08 0.0 0.34 0.71
600 17.16 14.40 0.0 -2.76 10.12
700 32.77 26.9 0.0 -5.87 68.03
800 48.47 30.48 0.0 -8.99 285.7
900 64.21 52.11 0.0 -12.10 867.8
1000 79.96 64.75 0.0 -15.21 2111.18
483 *% 0.23
503 0.41
523 0.80
543 1.4

* Werte von Stull (30)
** Werte von Cubberley und Mueller (45)
A: Cyclohexanol R: Cyclohexanon S: Wasserstoff
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In Fig. 7 ist die Abhdngigkeit der Gleichgewichtskonstanten
der Dehydrierung von Cyclohexanol, 2- und 3-Methylcyclo-
hexanol von Cubberley und Mueller (45) wiedergegeben.

Temp., °C.
190 200 210 220 230 240

1.0

0.6
04

P ]
g -
3 ~{oos 2
£ - |oos £
4 . S
t v
3 E
2 Z
20 2

g

"
210 2230 250 270
Temp., °C.

Fig. 7: Gleichgewichtskonstante fiir die Dehydrierung

von:
I : Cyclohexanol II: 2-Methylcyclohexanol
III: 3-Methylcyclohexanol

In der graphischen Darstellung Fig. 8 zeigt es sich, dass
die Gleichgewichtskonstanten nach Stull (30) entsprechend
Gleichung [28] etwas hdher liegen, als diejenigen von
Cubberley und Mueller (45), (vgl. Gleichung [29]).



25

Ky

6.0416 10° exp(-15805.7/1.987 T) [28)

Ky

2.87379 10° exp(-15686/1.987 T ) [29]

Das Dehydrierungsgleichgewicht von Cyclohexanon zu Phenol
entsprechend Gleichung [ 30] nimmt mit steigender Temperatur
rascher zu als das von Cyclohexanol zu Cyclohexanon.

(vgl. Fig. 8)

1

K_ = 1.04 10'% exp(-35581/1.987 T) [30]

in Ky 8&-\.\——-1{ ——- ll - { Sy

A

\ | i

i

4 -\ d-
2t ] % ’7
‘\\). ! ;
or , -
t
b B -
| ! . N
| l :
H 1
-L.._. + -
! | .
-6t . | i é \ P
10 % 18 22 26

1/t (°cYH 103

Fig. 8: Dehydrierungs—-Gleichgewichtskonstanten in

Funktion der Temperatur

Cyclohexanol zu Cyclohexanon:
A: Werte nach Cubberley und Mueller (45), Glg. [29]
B: Werte nach Stull (30), Glg. [28]

Cyclohexanon zu Phenol:
C: Werte nach Stull (30), Gig. [30]
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In Fig. 9 sind die berechneten Gleichgewichtsumsitze der

Dehydrierung von Cyclohexanol zu Cyclohexanon in Abhingig-

keit der Temperatur und des Molenbruchs von Cyclohexanol
(on) aufgetragen. Wie daraus ersichtlich ist, kann durch

Zusatz von Inertgas der Gleichgewichts-Umsatz erhéht werden.

1.0

Ae
(=)

[ ¥er
¥

te nach Stull (30)

/
/
/

/ Werte na
7

1y, =o0.01
| 7Ao _
R ies
5 YA 2005
AN R
.on—- .

ch Cubberley (45)

///
/

/

2 =
T 4 ¥po = 1.0

300 400

500
T (°K)

Fig. 9: Gleichgewichtsumsatz von Cyclohexanol zu Cyclo-

hexanon in Funktion der Temperatur bei verschie-

600

denen Molenbriichen von Cyclohexanol (on), P =1 atm
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Analog zur Dehydrierung von Cyclohexanol wurden die Gleich-
gewichtsumsitze der Dehydrierung von Cyclohexanon zu Phenol

berechnet. Die Ergebnisse sind in Fig. 10 dargestellt.

1.0
er

(=)

0.8

]

[y

Werfte von Stull (30)
1 |y = 0.01
/ 2 :[ ¥4° = 0.05
3 : on = 0.1
4 1 ¥4, = 0:5
5 i ypo = 1-0
ol
300 400 500 ] 600
T (°K)

Fig. 10: Dehydrierungsgleichgewicht von Cyclohexanon zu

Phenol in Funktion der Temperatur bei verschie-
denen Molenbriichen von Cyclohexanon !on), P -1 atm
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Wie aus Fig. 10 hervorgeht, nehmen die Gleichgewichtsumsitze
der Dehydrierung von Cyclohexanon zu Phenol in Funktion der
Temperatur rascher zu als diejenigen der Dehydrierung von
Cyclohexanol zu Cyclohexanon. Das heisst, dass die Gleich-
gewichtskonstante von Cyclohexanon zu Phenol stdrker tempe-
raturabhiangig sein muss als die von Cyclohexanol zu Cyclo-
hexanon. Dies wird durch Fig. 8 bzw. Gleichung [30] auch be-
stitigt.

Aus den Gleichgewichtsbetrachtungen kann geschlossen werden,
dass Cyclohexanol in der Gasphase ohne weiteres bis zu
Phenol dehydriert werden kann. Fiir das Erreichen vollstdndi-

ger Umsitze sind hohe Temperaturen erforderlich.
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7. Untersuchungen im Differential-

reaktor

7.1. Apparatur

Aus der Literatur ist bekannt, dass sehr viele Metalle, ins-
besondere Nickel und Eisen Dehydrierungsreaktionen katalysie-
ren. Da im Differentialreaktor nur geringe Umsdtze angestrebt
werden, wurde in einem Reaktor aus rostfreiem Stahl (Salzbad-
reaktor der iiblichen Form) untersucht, inwieweit die Rohr-
oberfliche katalytisch wirkt. Es zeigte sich, dass an solchen
Reaktorwandungen vor allem bei hohen Tempeéeraturen ins Ge-
wicht fallende Umsdtze erzielt werden konnen. Aus diesem
Grund wurden die Versuche im Differentialreaktor in einer

Apparatur durchgefiihrt, die nur aus Glasbauteilen bestand.

Wie Fig. 11 zeigt, ist die Anlage prinzipiell aus einer
Dosiervorrichtung fiir Gase und Fliissigkeiten, einem Vor-
wirmer, dem eigentlichen Reaktionsraum und einer Abschei-

devorrichtung fiir Fliissigkeiten konzipiert.

Dosiervorrichtung: Cyclohexanol im Eduktbehilter 1) wurde
mit einem IR-Stab 2) auf 28°C thermostatiert. Eine stufen-
los verstellbare Kolbendosierpumpe 3) forderte die Fliissig-

keit in den elektrisch beheizten, mit Glaskugeln gefiillten
Verdampfer 4). Die Gase, Stickstoff als Inertgas oder Luft
und Sauerstoff als Regeneriergas, wurden iiber die Rotameter
5) in den Verdampfer 4) geleitet und dort je nach Bedarf
mit der Fliissigkeit vermischt.

Reakior (Fig. 12): Das Katalysenrohr 17) aus Quarzglas mit

einem Innendurchmesser von 20 mm war von einem elektrisch
beheizten Ofen umgeben. Die Temperaturmessung im Reaktor-

raum erfolgte durch ein zentral eingebautes Quarzglasrohr 7),
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Fig. 11: Differentialreaktor
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Legende zu Figur 11

1) Eduktbehilter

2) IR-Heizung

3) Kolbendosierpumpe

4) Verdampfer

5) Rotameter

6) Reaktorofen

7) Temperaturmessonde

8) Intensivkiihler (25°C thermostatiert)
9} Nebelabscheider

10) Intensivkiihler (4°C thermostatiert)
11) Kiihlfalle

12) Sammelgefiss fiir kondensierbare Komponenten
13) Temperaturschreiber

14) Ueberdruckmessung in der Apparatur
15) Druckabfall in der Schiittschicht

16) Biirette
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7) Temperaturmessonde

17) Katalysenrohr (Quarzglas,
di = 20 mm)

18) Thermoelemente

19) Glaskugeln (da =2 - 3 mm)

20) Katalysatorschicht
(2.2 g, Hohe = 1.5 cm)

21) Quarzwatteschicht

Fig. 12: Kontaktanordnung im Differentialreaktor
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das vier Thermoelemente 18) enthielt, die senkrecht zur
Stromungsrichtung direkt die Temperaturen der reagieren-
den Gase registrierten. Fig. 12 zeigt die Anordnung der
verwendeten Philips-Thermoelemente (Thermocoax ABAC,
Durchmesser: 1 mm, Chromel-Alumel). Der Katalysator wurde
immer derart auf Glaskugeln gebettet, dass die Temperatur-
messstelle 20) in die Mitte des Katalysatorraumes zu lie-

gen kam.

Abscheider: Die heissen Reaktionsgase gelangten nach dem
Reaktor 6) in einen Intensiv-Kiihler 8), der auf 25°C ther-
mostatiert war. Die abgekiihlten Reaktionsprodukte, die als
Nebel erschienen, konnten nach Durchstromen einer Quarz-
watteschicht 9) (Nebelabscheider) als Fliissigkeit aus dem
Gasstrom abgeschieden werden. In zwei weiteren, parallel
angeordneten, auf 4°¢ eingestellten Kiihlern 10) konnten
noch vorhandene organische Anteile des Abgases kondensiert
werden. In einer letzten Stufe wurden die restlichen orga-
nischen Produkte mit einer Kiihl1falle 11) bei -80°C ausge-
froren.
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7.2. Durchfihrung der Versuche und

Messdaten

Fiir die Parameterbestimmung eines kinetischen Systems ist

es giinstig, bei isothermen Bedingungen zu arbeiten. Dieses
Ziel wird am besten in einem Differentialreaktor erreicht;
denn in einer solchen Messanordnung wird die Konzentrations-
inderung und damit der Umsatz klein gehalten. Dadurch konnen
Temperaturgradienten, die von der Reaktionswdrme her bedingt
sind, minimal gehalten werden. Bei den folgenden Versuchen
wurde deshalb mit 2.2 g Katalysator (1.5 cm Schichththe)
gearbeitet.

Die Regenerierung bzw. Reaktivierung wurde nach jedem Ver-
such in gleicher Weise vorgenommen, indem bei 450°C zuerst
0.8 1t/min Stickstoff durchgeleitet und diesem anfangs nur
ca. 3 % Sauerstoff zugesetzt wurde. Nach circa 13 Stunden

wurde alsdann auf Luft und nach weiteren 3 - 4 Stunden auf
reinen Sauerstoff umgeschaltet. Der ganze Regenerierungs-

prozess dauerte ca. 40 Stunden. Mit dieser Methode konnte

eine vollstdandige Reaktivierung bzw. gut reproduzierbare

Messdaten erzielt werden.

Bei den im Differentialreaktor ausgefiihrten Versuchen wurde
die Kontaktzeit (t) fast konstant gehaltenjder Molenbruch von
Cyclohexanol aber von 0.1 bis 1.0 variiert. Nach Levenspiel
(43) kann die Kontaktzeit wie folgt definiert werden:

_ Zwischenkornvolumen _ VR °Ao 60 £p [31]
" Gasgeschwindigkeit Fro
Dabei bedeuten:
Vg : Reaktorvolumen (1t)
Fio Anfangsmolendurchsatz des Stoffes A (Mol/min)

Das Reaktorvolumen (vg) ergibt sich aus der Schlchtlange
des Kontaktes (L) und dem Rohrinnenradius (R;) Vp=R,“ L™
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Bei Gasen besteht zwischen Konzentration (CA) und Molen-
bruch (yA) folgender Zusammenhang: c, = yA/VM wobei das
Molvolumen (VM) vom Druck (P) und der Temperatur (T) ab-
hingt: Vy = R T/P.

Die Reaktionsgeschwindigkeit (—rA) wurde auf das Gewichti
des Katalysators (W) bezogen.

FAo

A= ) [32]

(x

-r A aus Xy ein

Xy = (NAo_NA)/NAo : Umsatz des Stoffes A (-)

Tab. 7: Dehydrierung ohne Tridgergas

Yao = 1.0, Katalysatormenge: 2.2 g

Versuch| T Re'x t.lO3 Pao cAolo2 XA —rAIO3
No CH| =) | (s) frorr) (Mol1/1t)| (%) |(Mol/min gK)
141 36212231 9.2 748 1.9 3.4 1.47
140 3824218 9.0 751 1.8 5.0 2.1
125 3841217 | 12.0 }736 1.8 6.5 2.07
124 384|217 | 12.0 |738 1.8 6.3 2.06
123 390{216| 12.0 (743 1.97 7.0 2.3
152 395{215| 9.2 776 1.86 6.0 1.0
139 4031211 | 8.9 748 1.77 6.5 2.8
138 420|207 | 8.5 747 1.73 10.0 4.3
142 4451197 | 8.2 751 1.66 14.5 6.2
137 450(198 ] 8.1 754 1.67 14.0 6.05

% Definition von Re' Seite 61
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Tab. 8: Dehydrierung mit 50 % Stickstoff als Tripgergas

Yao = 0.5, Katalysatormenge: 2.2 g

Versuch T Re' t 103 Pio cAOIO3 XA -, 103

No (°c)| (=)| (s) [(Tow)|(MoV1t) | (%) | (Mol/min gg)
128 346 125 9.8 383 10.0 3.4 0.73
136 360 122 9.7 388 9.9 6.6 1.43
127 367 121 9.4 387 9.6 6.7 1.45
126 382 119 9.2 386 9.5 8.6 1.86
135 400 116 9.1 392 9.4 11.7 2.53
143 401 114 9.0 390 9.0 12.0 2.59
130 425 113 8.7 387 8.9 16.5 3.45
131 440 110 8.6 389 8.7 19.0 4.10

Tab. 9: Dehydrierung mit 90 % Stickstoff als Trigergas

Yro = 0.1, Katalysatormenge: 2.2 g
Versuch| T Re'| t10%p, | c, 10 |x, |-r, 10*
o o

No °c)| (=) (s) (Torr) | Mo1/1%)| (%) | (Mol/min gK)
154 294 61 11.1 80 2.27 1.5 " 0.65
149 343 58 11.0 80 2.1 8.3 3.5
148 382 56 10.0 81 1.9 13.4 5.3
146 402 55 9.4 81 1.9 16.5 7.0
147 410 54 9.0 82 1.9 18.5 8.0
151 430 53 9.0 81 1.9 22.3 9.8
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In den Tabellen 7-9 sind die Messdaten sowie die Umsdtze (XA)

und die daraus berechneten Reaktionsgeschwindigkeiten (—rA)

im Differentialreaktor zusammengestellt.

e e e —

|

~

. - SO O ——
300 30 400 450 500

T (°C)
Fig. 13: Umsatz_im Differentialreaktor in Abhdngigkeit
der Temperatur
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In Fig. 13 sind die gemessenen Umsdtze im Differential-
reaktor in Funktion der Temperatur aufgetragen. Solche
Darstellungen ergeben grundsdtzlich "S-Kurven", wie das
aus Fig. 9 und 10 ersichtlich ist.

Da man im Differentialreaktor bewusst nur Versuche mit
relativ geringen Umsitzen (bis maximal 25 %) durchfiihrt, han-
delt es sich in diesem Falle um Anfinge von "S-Kurven".
Hierbei darf in einem engen Bereich (5 - 25 %) die Kurve

durch eine Gerade approximiert werden.

Anhand der Fig. 13 wird deutlich, dass der Umsatz durch Zu-
satz von Inertgas zunimmt. Diese Tatsache stimmt mit den

thermodynamischen Berechnungen iiberein (vgl. Fig. 9).
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8. Simulation der Resultate mit

einem Modell 1. Ordnung

Die Dehydrierung von Cyclohexanol zu Cyclohexanon kann
mit folgendem einfachen Schema betrachtet werden:

Da im vorliegenden Fall in einem Differentialreaktor (kleine
Umsdtze) gearbeitet wurde, darf angenommen werden, dass die
Reaktion ndherungsweise mit einem irreversiblen, volumen-
konstanten Modell beschrieben werden kann. Dies fithrt zum

folgenden Ansatz:

= kl cy {33]
Um die kl—Werte in Funktion der Temperatur und Konzentration
miteinander vergleichen zu kdnnen, wurden die Umsdtze mit
Hilfe von Fig. 13 interpoliert. Dies fiihrte zu den in Tabel-
len 10 - 12 zusammengestellten Daten.

Dabei wurden folgende Abkiirzungen eingefiihrt:

c

A= S (1 -X)

1]

Pp = Ppo (1 - %)

In Fig. 14 sind die auf Grund eines Modells 1. Ordnung be-
rechneten k;-Werte graphisch aufgetragen. Wie daraus her-
vorgeht, hingen die solchermassen ermittelten Reaktions-
konstanten nicht nur von der Temperatur, sondern auch von
der Konzentration ab; es ergeben sich mit zunehmender Kon-
zentration bzw. Molenbriichen kleinere kl—Werte. Im weiteren
ergibt sich in der Arrheniusdarstellung ein Knickpunkt
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Tab. 10: Dehydrierung bei Ypo = 1.0

P = Ppo = 760 Torr

7 X, ¢y, 10° | b 10° ey 102 | -r, 10°
(°c) | (=) (Mol/1t) | (s) (Mo1/1t) | (Mol/min gy)
350 | 0.028 1.95 9.5 1.90 1.2
360 | 0.033 1.92 9.4 1.86 1.4
380 | 0.050 1.86 9.1 1.77 2.2
400 | 0.075 1.81 8.8 1.67 3.2
420 | 0.100 1.75 8.6 1.58 4.3
440 | 0.125 1.71 8.3 1.49 5.4
450 | 0.140 1.68 8.2 1.44 6.1
1/T 10° -1n(1-X,) Ky 1n k, Py

(°’x 1 (-) (s7h (-) (atm)
1.605 0.028 2.9 1.08 0.972
1.579 0.033 3.5 1.20 0.967
1.531 0.051 5.6 1.72 0.950
1.486 0.077 8.8 2.17 0.925
1.443 0.105 12.3 2.50 0.900
1.403 0.133 15.9 2.76 0.875
1.383 0.150 18.2 2.90 0.860




Tab., 11: Dehydrierung bei Yao = 0.5

11

P = 775 Torr, py, = 387 Torr

3 3 3 3
T X, cpo 10 t 10 c, 10 -r, 10
°c) | (=) (Mol/1t) | (s) (Mo1/1%) | (Mol/min gy)
350 | 0.045 9.97 9.8 9.52 1.0
360 | 0.060 9.82 9.6 9.23 1.3
380 | 0.090 9.52 9.3 8.66 1.9
400 | 0.120 9.23 9.0 8.12 2.6
420 | 0.150 8.97 8.7 7.63 3.2
440 | 0.175 8.72 8.5 7.19 3.8
450 | 0.195 8.59 8.4 6.92 4.2

3

1/T 10 —ln(l-XA) Ky In k, Py
k1) (-) s | ) (atm)
1.605 0.046 4.7 1.55 0.486
1.579 0.061 6.4 1.86 0.479
1.531 0.094 10.1 2.31 0.463
1.486 0.127 14.1 2.65 0.448
1.443 0.162 18.5 2.92 0.433
1.403 0.192 22.5 3.12 0.420
1.383 0.216 25.8 3.25 0.410
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Tab. 12: Dehydrierung bei Yo = 0.1

P = 830 Torr, Ppo = 83 Torr

3 3 3 4
T XA Cpo 10 t 10 cu 10 -T, 10
(°c) | (=) (Mol/1t) | (s) (Mo1/1t) (Mol/min gy)
350 0.095 2.13 10.4 1.93 4.1
360 0.110 2.10 10.2 1.87 4.7
380 0.140 2.04 9.9 1.75 6.0
400 0.170 1.98 9.6 1.64 7.3
420 0.205 1.92 9.3 1.52 8.8
440 0.235 1.87 9.1 1.43 10.0
450 0.250 1.84 9.0 1.38 11.0
1/T —ln(l—XA) Kk, In k; Py
k™ (-) (s7hH -) (atm)
1.605 0.099 9.5 2.26 0.098
1.579 0.116 11.4 2.43 0.097
1.531 0.150 15.1 2.72 0.093
1.486 0.186 19.2 2.96 0.091
1.443 0.229 24.4 3.19 0.086
1.403 0.268 29.3 3.38 0.084
1.383 0.288 31.9 3.47 0.082
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05 i
13 14 15 1.6 17

1/t 100 (°c~1)

Fig. 14: Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k1

nach Arrhenius, Modell 1. Ordnung

und zwar so, dass sich bei niedrigen Temperaturen griossere

Aktivierungsenergien ergeben als bei hoheren (vgl. Tab. 13).
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Tab. 13: Vergleich der Aktivierungsenergien beim
Modell 1. Ordnung

(EA: Aktivierungsenergie (Kcal/Mol))

Temperaturbereich
350 - 380°C 380 - 450°C

Molenbruch

Ypo ¢ 1:0 E, :+ 26.7 15.0
Yo 0.5 EA : 29.0 13.3
Yro 0.1 EA : 18.5 10.1

Aufgrund der Befunde, dass die Reaktionsgeschwindigkeits-—
konstanten von der Konzentration abhingig sind und je

nach Konzentration unterschiedliche Aktivierungsenergien
resultieren, kann geschlossen werden, dass die Dehydrierung
von Cyclohexanol an Zinkoxid G/72C nicht mit einem Modell
1. Ordnung, irreversibel und volumenkonstant beschrieben

werden darf.

Im folgenden wurde deshalb untersucht, ob diese Phinomene
auf das Gleichgewicht und die Volumendnderung der Reaktion

zuriick zu fiithren sind.
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9. Simulation der Resultate mit
einem reversiblen, nicht

volumenkonstanten Modell

Fiir das System A _— R + 8 konnen die folgenden

Bewegungsgleichungen aufgestellt werden:

ch
To = - Ky ey * Ky op og [ 34]
de dc
R _ deg
I =K A~k % % T ax (35]

Durch Einfithrung der Gleichgewichtskonstanten kann k2

eliminiert werden.

2
SR % _ K1 o %ae [36]
c cy k, (1 + sAer)(l-ery

Die Konzentrationsdanderung kann wie folgt mit dem Umsatz

als Variable ausgedriickt werden:

=%

7\ ro dX, [37]

dat T (1 + €,X,) at

Durch Kombination der Gleichungen [34 - 37] und Umformen

ergibt sich fiir die Umsatzinderung:

2
ax, X, (1+ £,X, ) (1-X, )
- 2

=k (1 -X) -k ( )(38]

at (1 + €, X,)

A TA er
Da die Differentialgleichung [ 38] nicht elementar integrier-
bar ist, wurde sie mit Hilfe eines Analog-Computers (Pace

TR 48) geliést. Um die Abweichung einer irreversiblen,
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volumenkonstanten Reaktion 1. Ordnung und einer reversiblen,
nicht volumenkonstanten Reaktion (Hinreaktion 1. Ordnung,
Riickreaktion 2. Ordnung) miteinander vergleichen zu konnen,
wurden die Umsdtze graphisch in Fig. 15 gegen die Kontakt-
zeit (t) dargestellt. Dabei wurde mit folgenden Konstanten

gerechnet:
kl = kg, exp(-EA/R T)
_ 6 -1
1o = 2.177 10" s
A = 17.8 Kcal/Mol

Die einzelnen Gleichgewichtsumsdatze wurden auf Grund der
Konstanten nach Cubberley und Mueller (45) ermittelt.

xA100
(%)
T: 4500
50
300°C
a
250°C ‘b__-#
0 200°C —
) 0.5 10 15
t (s)

Fig. 15: Umsatz in Abhdngigkeit der Kontaktzeit bei ver-
schiedenen Temperaturen
Kurve a: A ——Produkte, V = const, irreversibel

Kurve b: A—m—R + S, V £ const, reversibel
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Aus der Differentialgleichung {38] geht hervor,dass mit
abnehmender Konzentration von Cyclohexanol (Zunahme der
Inertgasmenge) sich die Reaktion immer mehr einem volumen-
konstanten, irreversiblen System 1. Ordnung nihert ( Fig.
15 Kurve a). Die Abweichung wird am grossten, wenn kein
Trigergas zugesetzt wird (Fig. 15 Kurve b).

Aus Fig. 15 kann weiter entnommen werden, dass sich Nicht-
Volumenkonstanz und Gleichgewicht erst bei einer Kontakt-
zeit iiber 0.2 Sekunden auswirken. Somit darf im Bereich

von 0.01 s - eine typische Kontaktzeit - mit einer Reaktion
1. Ordnung gerechnet werden. Mit beiden Modellen (rever-
sibel, nicht volumenkonstant und irreversibel, volumen-
konstant) werden die Umsitze im Bereich von t £ 0.2 s gleich
gross. Die Umsatzsteigerung, die im Differentialreaktor
durch Zusatz von Trégergas bei einer Kontaktzeit von 0.01

Sekunden gemessen wurde, ist damit nicht erklédrbar.
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10. Simulation der Resultate mit
einem Langmuir-Hinshelwood-

Modell

Zur Abkldrung der Reaktionsordnung beziiglich Edukt wurde
die Gleichung

n
-ry =k p, [39]
durch Logarithmieren linearisiert.
1n (—rA) =1lnk +nlnp,

In Fig. 16 sind die gemessenen Reaktionsgeschwindigkeiten
in Funktion des Partialdruckes des Eduktes (pA) dargestellt
(Werte aus Tab. 10 - 12).

Im Bereich niederer Partialdrucke und hoher Temperaturen
scheint die Reaktion angendhert nach einem Gesetz 1. Ordnung
zu verlaufen. Wird hingegen die Eduktkonzentration gross
(on = 0.7 - 1.0) und die Temperatur tief gewdhlt, kann eine
Reaktionsordnung von O bis 0.5 festgestellt werden. Diese
Aenderung der Reaktionsordnung in Funktion der Konzentration

liess auf ein Adsorptionsphdanomen schliessen.

In kinetischen Systemen konnen solche Adsorptionserscheinun-
gen mit Langmuir-Hinshelwood-Modellen erfasst werden. Dabeil

geht man von folgenden Annahmen aus:

- Der Katalysator weise katalytische Zentren gleicher
Aktivitdt auf.

— Die adsorbierten Teilchen bilden maximal eine mono-
molekulare Schicht.

- Die Adsorptions- und Desorptionsgleichgewichte seien
eingestellt.

- Zwischen den adsorbierten Teilchen herrschen keine

¥echselwirkungskrafte.
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“TA Zr o)
Mol 50°¢C
7o gy 5 “40°c
4 420°C
3 ‘c
(D380°C
2
(Ox%0°C]
ﬁ34 y, 515
9 _
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7
sy
5/50
4/ OO SR R W -
3K ——— R s
-4
10°-2 S O (N U N O O
5 6 7 8910 2 3 4 5 57890
Pa (Torr)

Fig. 16: Reaktionsgeschwindigkeit (—rA) in Funktion des
Partialdruckes;&pA) bei verschiedenen Temperaturen

Da in den vorangehenden Abschnitten gezeigt werden konnte,
dass die Nicht-Volumenkonstanz sowie die Gleichgewichts-
lage bei geringen Umsidtzen praktisch keinen Einfluss auf die
Reaktionsgeschwindigkeit ausiiben, wurde die Auswertung der

Messdaten nach dem vereinfachten Reaktionsschema A ——R + S

durchgefiihrt.
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Unter der Annahme, dass die Dehydrierung von Cyclohexanol

an einem aktiven Zentrum des Katalysators den geschwindig-
keitsbestimmenden Schritt darstellt, gilt nach J. C. Jungers
(46) oder 0. A. Hougen und K. M. Watson (47) die folgende
Gleichung:

Ky Pa
+ KRPR

Ty = kK TTE K [40]

APA sPs

Wird von reinem BEdukt ausgegangen, so sind im Differential-
reaktor die Grossen Pp und Pg klein und Gleichung [40]) ver-
einfacht sich zu:

K, p
A YA ) [41]

— k —_——
1 1+ KA Pa

-r, =
Gleichung [41] kann wie folgt in eine Geradengleichung um-
geformt werden:

1 1 1
= = 5 ¢+ {42]

Werden an Stelle der Partialdrucke die Konzentrationen ein-
gefiihrt, so ergibt sich eine Gleichung derselben Form; die

Konstanten haben aber andere Dimensionen.

1 1 1 1
el A s O [43]

Die im Differentialreaktor erhaltenen Messdaten fiir variie-
rende Eduktkonzentrationen sind in den Tabellen 14 - 16 zu-

sammengestellt.

Werden diese Werte entsprechend Gleichung[42] bzw. [43]
graphisch dargestellt, so ergeben sich Geraden (vlg. Fig.
17, 18).
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Tab. 14: Dehydrierung bei Ypo = 1.0

P = 760 Torr
T 1/p, /e, 1/(-r,) 1/(-r})
(°c) (atm_l) (1t/Mol) (gK min/Mol)| (1t s/Mol)
350 1.02 52.6 826.5 17.4
360 1.03 56.7 701.8 14.8
380 1.05 56.4 454.5 9.7
400 1.08 59.7 312.5 6.5
420 1.11 63.2 232.6 4.9
440 1.14 66.8 185.2 3.9
450 1.16 69.0 165.3 3.5
Tab. 15: Dehydrierung bei Yo = 0.5
P = 775 Torr
T I/PA l/cA l/(-rA) 1/(’ri)
°c)| (atn™) | (18/M01) | (g min/Mol)| (1t s/Mol)
350 2.05 105.0 1030.9 31.8
360 2.09 108.2 769.2 16.3
380 2.15 115.4 526.3 10.9
400 2.23 123.1 384.6 8.2
420 2.31 131.1 312.5 6.5
440 2.38 139.0 263.3 5.6
450 2.44 144.6 238.1 5.0
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Tab. 16: Dehydrierung bei Ypo = 0.1

P = 830 Torr

T 1/PA I/CA 1/(-rA) 1/(‘1'1;)

(°c)| (atn™!) | (1t/Mo1)| (gg min/Mol)| (1t s/Mol)

350 10.12 518.7 2439.0 51.4
360 10.17 503.1 2105.3 44.4
380 10.64 546.5 1666.7 34.9
400 11.03 565.6 1369.8 28.7
420 11.53 590.5 1136.4 23.8
440 11.97 698.8 1000.0 20.8
450 12.20 724.6 909.1 19.5

Aus den Achsenabschnitten konnen fiir die entsprechenden
Temperaturen die Werte fiir k1 bzw. ki berechnet werden.
Aus den Steigungen lassen sich die Gréssen 1/k K, bzw.
l/ki K, bestimmen.

Die solchermassen ermittelten KA bzw. K'A und kl bzw. ki—

Werte sind in Tab. 17 zusammengefasst.

Sowohl die chemischen Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten
als auch die Adsorptions-Desorptionsgleichgewichtskonstan-
ten erfiillen die Bedingungen der Arrheniusgleichung (Fig.
19 und 20). Aus der Steigung der Arrheniusdarstellung von
k, bzw. ki lasst sich die Aktivierungsenergie (EA) mit den
entsprechenden Frequenzfaktoren der chemischen Reaktion be-
stimmen.

ky = ki, exp(-E,/R T) [ 44]

Die Aktivierungsenergie liegt zwischen 19.3 und 20.5 Kcal/Mol.
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Fig. 17: Reziproke Reaktionsgeschwindigkeit in Funktion

des reziproken Partialdruckes von Cyclohexanol
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65
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1/¢, (1t/Mol)
Fig. 18: Reziproke Reaktionsgeschwindigkeit in Funktion

der reziproken Konzentration von Cyclohexanol
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Fig. 19: Arrheniusdarstellung der Reaktionsgeschwindigkeits-—

konstanten (kl) und der Adsorptions—Desorptions-—

Gleichgewichtskonstanten (KA)
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In k!
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Fig. 20: Arrheniusdarstellung der Reaktionsgeschwindigkeits-—

konstanteniki) und der Adsorptions-Desorptions-

Gleichgewichtskonstanten (KA)
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Tab. 17: Reaktions~ und Adsorptionskonstanten in

Funktion der Temperatur

3

T kl 10 ki KA KA

(°c) | (Mol/min g)| (Mol/1t s) | (atm™) | (1t/Mo1)
450 12.5 0.58 1.18 69.0
420 7.7 0.38 1.48 73.2
400 5.0 0.25 1.88 106.8
380 3.2 0.15 2.44 126.7
350 1.5 0.07 3.71 201.5

Analog berechnet sich aus der Arrheniusdarstellung von KA
bzw. K, (Fig. 19 und 20) die Adsorptionswdarme von Cyclo-
hexanol (HA)'

K, = K, exp(H,/R T) L45]
HA hat im Gegensatz zur Aktivierungsenergie ein positives
Vorzeichen; das heisst, dass die Werte von KA bzw. KA mit
zunehmender Temperatur abnehmen. Dies war auch zu erwarten,
da Adsorptionsvorginge exotherm verlaufen. Thermodynamisch
kann das folgendermassen begriindet werden: Weil man bei
Langmuir-Hinshelwood-Modellen annimmt, dass die Adsorptions-
Desorptions-Gleichgewichte eingestellt sind, handelt es
sich bei den KA bzw. KA—Werten um Gleichgewichtskonstanten.
Die Temperaturabhiangigkeit solcher Konstanten gehorcht der
van't Hoff-Gleichung

d InKA ~ H

daT - 2
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Die Integration fiihrt zu:
K, = K,, exp(-H,/R T) [46]

Da bei der Adsorption Wdarme freigesetzt wird, ist HA negativ
und Gleichung [46] geht in [45] iiber.

Die Adsorptionswirme von Cyclohexanol an Zinkoxid G/72C
betrigt 10.0 Kcal/Mol + 0.2.

.Die iiber die Konzentration und die iiber die Partialdrucke
berechneten Resultate fiihren zum gleichen Endergebnis. Aus

der Konzentration berechnet:

4.2745 10° exp(-19300/1.987 T) in Mol/1t s

—
]

6.98 102 exp(+9800/1.987 T) in 1t/Mol

0]

Aus den Partialdrucken berechnet:

2.411 10* exp(-20500/1.987 T) in Mol/min g

—
1]

K, = 8.107 10~% exp(+10400/1.987 T) in atm~}

A

Aufgrund der durchgefiihrten Versuche und Berechnungen kann
angenommen werden, dass die Dehydrierung von Cyclohexanol
an Zinkoxid G/72C mit einem Langmuir-Hinshelwood-Modell
beschrieben werden darf. Die Richtigkeit des Modells wird
nun in einem Integralreaktor iiberpriift. Vorerst werden

aber noch eventuell mégliche Stofftransportphinomene unter-

sucht.
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l11. Einfluss der Film- und Poren-~

diffusion

Gemessene Reaktionsgeschwindigkeiten konnen bei einer hetero-
genen Gasphasenkatalyse durch verschiedene Teilschritte be-

einflusst werden; es sind dies:

1) Diffusion des Eduktes durch den laminaren Gasfilm
an die dussere Oberfliche des Katalysators.

2) Diffusion durch die Poren an die innere Oberfliche

des Katalysators.

3) Adsorption der Reaktionspartner an der Katalysator-

oberfliche.
4) Chemische Reaktion
5) Desorption der Produkte von der Katalysatoroberfliche.
é) Riickdiffusion der Reaktionsprodukte durch dic Poren.

7) Diffusion durch den Film in den Gasstrom.

Besonders bei hohen Temperaturen kann die Film- und/oder
die Porendiffusion den geschwindigkeitslimitierenden Schritt
darstellen. Um die Grédssenordnung der Film- und Porendiffu-
sion zu berechnen, musste zundchst der Diffusionskoeffizient
des Systems Cyclohexanol und Stickstoff ermittelt werden.
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11.1. Abschitzung des Diffusionskoeffizienten von Cyclo-
hexanol in Stickstoff

Nach C. N. Satterfield und T. K. Sherwood (48) kann der
Diffusionskoeffizient durch Gleichung [47] berechnet wer-

den.
MG, + MG, %
0.001858 Tl'% (—1 2)
MG, MG, :
Pia = ) (47]
2
P 515 Q D

Hierbei bedeuten ( Q D) das Kollisionsintegral (Lennard-Jones)
und (512) eine Konstante der Lenard-Jones-Potentialfunktion.
In Fig. 21 sind die Werte des Diffusionskoeffizienten von
Cyclohexanol in Stickstoff als Funktion der Temperatur dar-
gestellt.

040
Dy, r

(em?/s)

0.32

024l - e e ]
340 ) 400 _ 470

T (°c)

Fig. 21: Berechneter Diffusionskoeffizient von Cyclohexanol
in Stickstoff in Abhidngigkeit der Temperatur
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11.2. Filmdiffusion

Der Transport des Eduktes vom fluiden Medium durch die
laminare Unterschicht an die Katalysatoroberflache kann

im Falle einer sehr raschen chemischen Reaktion geschwin-
digkeitslimitierend sein. Die Stoffaustauschgeschwindig-
keit durch diesen Film ist proportional zur Stoffiibergangs-
zahl (k_) und dem Konzentrationsgefille des Eduktes in der
Grenzschicht.

=k_A [ 48]

“TFilm g s (PAg - PAs)

Die Stoffiibergangszahl (kg) kann nach der von J. de Acetis,
G.Thodos (49) gefundenen Beziehung berechnet werden.

k P
Lo s 2/3 0.725 [49]
ip = gh— Sc = ——gr—

D Gy Re' 04 _ 0015
Se - B

Dy,P

¢ a
Re'=’—”—E

G, : Totaler spez. Molendurchsatz (Mol/cmzs)

: Stoffaustauschzahl (-)

‘Im Falle einer sehr raschen chemischen Reaktion strebt die
Konzentration (pAs) des Eduktes an der Katalysatoroberflidche
(As) gegen den Wert Null. Dadurch vereinfacht sich Gleichung
[48] zu [50]. In diesem Falle wird der Transport durch die
laminare Unterschicht maximal gross.

[50]

“Tpilm = ¥g As Pag

Das Verhdltnis von ~Tpilm 2UT gemessenen Reaktionsgeschwindig-
keit ~T, ist ein Mass fiir den Filmdiffusionswiderstand.
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Da der Effekt der Filmdiffusion bei geringer Eduktkon-
zentration und tiefen Reynoldszahlen am gréossten ist,
wurde die Berechnung fiir diese Fdlle durchgefiihrt.

Tab. 18: Berechnung der Filmdiffusion bei Ypo = 0.1
und Yao = 0.5

Ypo = 0-1 Ypo = 03
T (°C) 343 430 360 440
kg(Mol/cmz s atm) 10% 1.34  1.42 1.63  1.68
Re' ( - ) 58.2 53 122 110
P (g/cm’) 0.69 0.6l 1.23 1.09
Se (-) 1.44  1.42 0.65 0.66
ip (=) 0.14  0.15 0.10 0.11
- Tpyy, (Mol/gg s) 10° 8.82  9.33 53.5  55.4
-r,  (Mol/gy s) 10° 0.58 1.63 2.38  6.83
- Tril
— (-) 15.2 5.7 22.5 8.2
A

Aus Tabelle 18 ist ersichtlich, dass die Transportge-
schwindigkeit durch den Film im ungiinstigsten Fall immer
noch 6 Mal griosser ist als die gemessene chemische Reaktions-
geschwindigkeit. Somit kann angenommen werden, dass im vor-
liegenden Fall der Einfluss der Filmdiffusion vernachlissig-

bar klein ist.
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11.3. Porendiffusion

Bei pordsen Katalysatoren mit grosser innerer Oberfliche
kann der Stofftransport in den Poren den geschwindigkeits-

limitierenden Schritt darstellen.

Falls die mittlere freie Weglinge der diffundierenden Mole-
kiile bedeutend kleiner ist als der Porenradius, handelt es
sich um Gasdiffusion. Bewegt sich aber die freie Weglinge
in der Grossenordnung der Porendurchmesser liegt Knudsen-
diffusion vor. Nach C. N. Satterfield (48) kann die vor-
herrschende Diffusidnsart aus dem Verhdltnis von D12 zu Dk
abgeschdtzt werden. Der Diffusionskoeffizient D12 von
Cyclohexanol in Stickstoff ist in Fig. 21 graphisch darge-
stellt. Der Knudsendiffusionskoeffizient (Dk) ldisst sich
unter Annahme zylindrischer Poren berechnen.

1
D, = 9700 r_, (T/MG)? [51]

Zur Beschreibung realer Porenstrukturverhdltnisse wird der

effektive Diffusionskoeffizient eingefiihrt.

Dogp = D €4/ [s2]
r,: Aequivalenter Porenradius (em)
Ck: Porositat des Katalysators (-)

T : Tortuosititsfaktor (-)
Ferner gilt:
1/b = 1/p + 1/D, [53]

Fiir die Abschiatzung der Grossenordnung des Tortuositats-
faktors wurde aus dem Diagramm von J. A. Currie (50) ein
Wert von 1.5 bestimmt. Solchermassen berechnete Diffusions-

koeffizienten sind in Tab. 19 zusammengestellt. Wie daraus



64

entnommen werden kann, ist der Einfluss der Knudsendiffusion

rund 6 Mal grosser als derjenige der Gasdiffusion.

Tab. 19: Diffusionskoeffizienten D12’—Dk’—Deff von
Cyclohexanol in Stickstoff
Katalysator G/72C, €y = 0.574, T=1.5

T Dy Dy Doge
(°c) (em?/s) (cw®/s) | (en?/s)
350 0.284 0.055 0.0175
380 0.308 0.057 0.0183
400 0.324 0.0578 0.0186
420 0.342 0.0587 0.0190
450 0.367 0.0599 0.0196

Die wahre Reaktionsgeschwindigkeitskonstante (kz) kann nach
Satterfield (48) bei einer Reaktion n-ter Ordnung ohne Ad-

sorption

n

Ty T K%

mit Hilfe des Thiele Moduls (¢ ) berechnet werden.

¢

o n-1 1
L (kg ¢," 7/ Dgge)? [54]

=

=1 [55]

7ol
<ol

Da aber Gleichung [54] die nicht direkt messbare Reaktions-—
geschwindigkeitskonstante enthdlt, wird der Thiele Hilfs-
modul ( & ) eingefiihrt.
2
2 L
o, = N¢ = o——"— (-1, ) [56]
L Dopg Cps Av
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L: Dicke der Katalysatorplatte (cm)
Fiir kugelformige Partikel L = dp/é

N: Nutzungsgrad (effectiveness factor)

: Konzentration des Stoffes A an der
Katalysatoroberfldiche (Mol/cmj)

= ¢, da Filmwiderstand klein

-r Reaktionsgeschwindigkeit beziiglich Katalysa-

Av'
torvolumen (ohne Zwischenkornvolumen),
(Mol/cm3 s)

Da der Ausdruck ¢L direkt berechenbar ist, kann aus einer

graphischen Darstellung von ¢I‘in Funktion von 1 der

Nutzungsgrad des Kontaktes bestimmt werden.

Bei Langmuir-Hinshelwood-Modellen vom Typ

Ky, p
r -k A Pa

A 1 T+Kp, + Kb,

kann der Ausnutzungsgrad (1) ermittelt werden, indem man

die Hilfsgrossen K und w einfiihrt.

A

w = 1+ IKp; o+ (py Dy K v;/D;) L58]

Der Thiele-Hilfsmodul ( ¢ L) ergibt sich dadurch zu:

2 2

n¢ L

d = = (-r, ) [59]
L 1 +K Pps DAeff Crg Av

Mit Hilfe von Fig. 22 kann bei bekanntem ¢L’ K, Pas der

Nutzungsgrad ( N ) berechnet werden.

In Tab. 20 - 22 sind die Grossen des Nutzungsgrades (1) in
Funktion der Temperatur und der Konzentration zusammenge-
stellt. Dabei kann festgestellt werden, dass der Wert des
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Tab. 20: Nutzungsgrad (1) bei Ypo =-1:0
T -r, 10° c,. 100 | k @ K
A As v L Pas n
(°c) | (Mo1/gy min)| (Mo1/2¢) | (sTH| (=) | (=) | (=)
350 .2 19.5 1.75 | 0.39 3.71 1.0
380 .2 18.6 3.36 | 0.72 2.44 1.0
400 3.2 18.1 5.02 | 1.06 1.88 0.95
420 4.3 17.5 6.98 | 1.44 1.48 0.80
450 6.1 " 16.8 10.3 | 2.07 1.18 0.60
Tab. 21: Nutzungsgrad (0N ) bei Ypo =0:5
3 3
T -r, 10 cyg 10 k, OI, K Py 1
(°c) | (Mo1/gy min)| (Mo1/18) | (1| () | () | (=)
350 1.0 9.97 2.85 | 0.64 1.85 0.95
380 1.9 9.52 5.67 | 1.22 1.22 0.80
400 2.6 9.23 8.00 | 1.60 0.94 0.70
420 3.2 8.97 10.1 | 2.10 0.74 0.55
450 4.2 8.59 13.9 | 2.80 | 0.59 0.45
Tab. 22: Nutzungsgrad (M) bei Vao E .1
4 3
T -r, 10 cpg 10 k. ®, Kopye n
(°c) | (Mo1/gy min)[ Mo1/1%) (s | () | () | ()
350 4.1 2.13 5.46 | 1.23 0.37 0.70
380 6.0 2.04 8.35 | 1.80 0.24 0.55
400 7.3 1.98 10.4 | 2.22 0.19 0.45
420 8.8 1.92 13.0 | 2.70 0.15 0.40
450 11.0 1.84 17.0 | 3.42 0.12 0.32
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Fig. 22: Nutzungsgrad (M) in Funktion des Thiele-

Hilfsmoduls ( @ )

Nutzungsgrades im Temperaturbereich von 350°C bis 450°C um
ca. die Hialfte kleiner wird. Der Ausnutzungsgrad scheint
konzentrationsabhingig zu sein. Dieser Effekt riihrt jedoch
von der Volumendnderung der Reaktion her, denn nach
Satterfield (48) muss der Nutzungsgrad bei Reaktionen mit
einer Volumenzunahme mit sinkender Anfangskonzentration ab-

nehmen.

Mittels Fig. 23 kann der Effekt der Volumeninderung auf

den Nutzungsgrad berechnet werden.
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Fig. 23: Nutzungsgrad in Funktion der Volumeninderung

Es gilt:
n L Nutzungsgrad mit Volumeniinderung [66]
n ~ Nutzungsgrad ohne Volumenanderung
oy =9 & [61]

Der solchermassen berechnete effektive Nutzungsgrad ( n°*)
ist nur noch von der Temperatur abhingig und betrigt bei
350°C ca. 0.8 und bei 450°C ca. 0.4 (Tab. 23). Da sich der
Nutzungsgrad nur auf die chemischen Reaktionsgeschwindig-
keitskonstanten nicht aber auf die Adsorptions-Desorptions-
Gleichgewichtskonstanten bezieht, kann nach Gleichung { 62]
die wahre Reaktionsgeschwindigkeitskonstante (k;) und die

dazugehdrige wahre Aktivierungsenergie (EX) bestimmt werden.

k, = ko [62]
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Tab., 23: Effektiver Nutzungsgrad ( 0" ) und wahre

Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten (kg) in

Funktion der Temperatur

3 s o 3 0
T k; 10 n ki 10 ln kj
(°c) | (Mol/gy min) (-) | (Mol/gy min) | ( -)
350 1.5 0.78 1.92 -6.26
380 3.2 0.67 4.78 -5.34
400 5.0 0.60 8.33 -4.79
420 7.7 0.50 15.4 -4.17
450 12.5 0.37 33.8 -3.39

Die Aktivierungsenergie (EA) der gemessenen kl-Werte be-
trdgt 20.0 Keal/Mol; die wahre Aktivierungsenergie (Eg)
jedoch 26.0 Kcal/Mol (Fig. 24). Da der effektive Nutzungs-
grad bei 350°C bereits ca. 0.8 betrigt und bei 450°C nur

um den Faktor 2 abnimmt, konnen die gemessenen kl-Werte hin-
reichend genau durch eine Gerade approximiert werden. Durch
diese Vereinfachung war es zulidssig, die nachfolgenden Be-
rechnungen mit der scheinbaren Aktivierungsenergie (EA)
durchzufiihren.
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11.4. Temperaturgradienten im Katalysatorkorn

Bei den durchgefiihrten Berechnungen der Film~ und Poren-
diffusion wurde jeweilpn angenommen, dass im Innern des
Katalysators keine Temperaturgradienten herrschen. Ein
Temperaturabfall im Korninnern hitte eine scheinbare Er-

niedrigung des Nutzungsgrades zur Folge.

P. B. Weisz und J. S. Hicks (52) berechneten den Einfluss
einer Temperaturinderung im Katalysatorkorn auf den Nut-
zungsgrad durch Einfiihren der Parameter f§ und vy

_ (Ti - Ts)max _ Cas - Alp) Deps
B = T - T [63]
s s Ag
Y=E/RT [64]
T. : Temperatur im Korninnern (OK)

T_ : Temperatur an der Kornaussenseite (°K)
= Tg (da Filmwiderstand klein)

kg: Wirmeleitzahl des Kornmaterials (cal/s cm grad)

Falls P < 0.01 und y<30 ist, darf das Katalysatorkorn
als isotherm betrachtet werden.

kg = 0.00056 cal/s cm grd (53)

EA 20'000 cal/Mol

AHp = 15'900 cal/Mol

Fiir die hochste und tiefste Temperatur bei einem Molenbruch
von 0.1, 0.5 und 1.0 wurden die Parameter P und y berech-
net (vgl. Tab. 24).
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Tab. 24: B und_vy _in Funktion der Temperatur und der

Konzentration

6 3

T Yo cps 10 Y p 10
°c) | (-) | (Mo1/cm®) (-) (-)
350 0.1 2.13 16.15 1.73
450 0.1 1.84 13.92 1.44
350 0.5 10.68 16.15 8.67

450 0.5 9.21 13.92 7.1
350 1.0 19.5 16.15 16.0
450 1.0 16.8 13.92 13.0

Da die P -Werte in der Gréssenordnung 1/100 bis 1/1000
liegen und die y -Werte ca. 15 betragen, diirfen kornin-

terne Temperaturgradienten ausgeschlossen werden.

Zusammenfassend kann gesagt werden, dass bei der Dehydrie-
rung von Cyclohexanol an Zinkoxid G/72C Filmdiffusions-
widerstdnde zu vernachldssigen sind. Hingegen wird die
Reaktion durch die Knudsendiffusion schwach beeinflusst,
was zu einer Erniedrigung der wahren Aktivierungsenergie
von 26 Kcal/Mol auf 20 Kcal/Mol fiihrt.

Im folgenden wird das angenommene Langmuir-Hinshelwood-
Modell in einem Integralreaktor getestet, indem die ex-
perimentell ermittelten Temperatur- und Konzentrations-

profile kinetisch simuliert werden.
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12. Integralreaktor

12.1. Apparatur

Die Versuche wurden in einem Salzbadreaktor durchgefiihrt,
der im Prinzip analog dem Differentialreaktor aufgebaut
war. Fig. 25 zeigt das Fliessbild der Apparatur. Das Tri-
gergas (Stickstoff) und Regeneriergas (Stickstoff und
Sauerstoff) wurden iiber die Rotameter 5) in den Reaktor
geleitet. Die Fliissigkeiten, Cyclohexanol oder 2-Methyl-
cyclohexanol, die im Eduktbehdlter 1) auf 25°C thermo-
statiert waren, wurden mit einer stufenlos verstellbaren

Membranpumpe dem vorgewdrmten Trigergas zudosiert.

Der eigentliche Reaktor (Fig. 26) bestand aus drei rost-
freien Stahlrohren 8 I, II, III) von 25 mm Innendurchmes-
ser. Das verwendete Heizmedium bestand aus Natriumnitrat
und Kaliumnitrat (1 : 1), das mit einem Riihrer 21) umge-
widlzt wurde, damit einerseits keine lokalen Uebertempera-
turen an den Heizstdaben 15) entstanden und anderseits ein

guter Warmeiibergang an die Reaktionsrohre gewdhrleistet war.

Dem Trigergas,wurde im zweiten aufsteigenden Rohr 8 II) die
gewiinschte Menge Edukt zudosiert und verdampft. Das dritte
Reaktionsrohr 8 IIl) enthielt 412 g Katalysator 20), der
oben und unten huf Glaskugeln gebettet war. Die heissen
Reaktionsgase wurden iiber eine 80 cm hohe Katalysatorschicht
geleitet, die im Abstand von 10 cm eingebaute Temperatur-
messonden 18) enthielt. Von einem Mehrpunktschreiber wur-
den fortlaufend die Temperaturen der Gase vor, in und nach
der Katalysatorschicht registriert. Die heissen Reaktions-
produkte wurden in einen Metallkithler 9) geleitet, der mit
einem 10 1t Glaskolben 10) verbunden war. Die Produkte,

die nach dem Metallkiihler noch nicht kondensierten, strom-

ten vom Glaskolben durch ein Glasrohr in den Abscheideturm.
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Dieser bestand aus einer 12 cm breiten und 105 cm hohen
Kolonne 11), die mit Keramik-Sattelkdrpern gefiillt war,
und zwei Schlangenkiihlern. Der untere Kiihler 12) wurde
mit Wasser und der obere 13) mit auf ca. - 10°¢c thermo-
statiertem Methanol betrieben. Die restlichen Gase in
Form von Stickstoff und Wasserstoff wurden in den Abzug
geleitet.

Legende zu Figur 25

1) Eduktbehilter

2) Biirette

3) Membranpumpe

4) Geheizte Zuleitungen fiir Fliissigkeiten
5) Rotameter :

6) Ueberdruckmessung in der Apparatur
7) Reaktor

8) Stahlrohre

9) Metallkiihler

10) 10 1t Glaskolben

11) Kolonne mit Keramik-Sattelksrpern
12) Schlangenkiihler ca. 4°C

13) Schlangenkiihler - 10°C

14) Salzschmelze

15) IR-Heizung
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Tab. 25: Dimensionen des Salzbadreaktors, physikalische

Daten der Salzschmelze und des Katalysators

Reaktionsrohr (V4A - Stahl) (54)

Aussendurchmesser da : 3.0 cm
Innendurchmesser di : 2.5 cm

Lange L : 150 cm
Hydraulischer Durghmes— dh : 6.25 cm

ser auf Salzbadseite

Wiarmeleitzahl Ays 12.6 Kcal/m h grd

Salzschmelze: Kaliumnitrat — Natriumnitrat (1 : 1)

Umwdlzgeschwindigkeit Vet 1620 m/h

Wdarmeleitzahl Mgyt 0.47 Kcal/h m grd
Spez. Wirme Cpeyt 0.373 Kcal/Kg grd
Viskositat (T:°K) Bept e Kg
(0.2375 107°T - 1.0276)h m

Dichte (T:°K) Ppyt 2640 - 1.3 T° Kg/m®
(230 - 530°C)

Katalysator: Zinkoxid G/72C
Gewicht W : 412 g
Schichthdhe L : 80 cm
Schiittdichte P, : 1.05 g/em’
Porositdt des Katalysa- €, : 0.4
torbettes
Wirmeleitfihigkeit des A_ : 0.2 Kcal/m h grd
Schiittgutes g

Katalysatordurchmesser dp : 0.377 cm
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12.2. Durchfithrung der Versuche und Produkte im

Integralreaktor

Um das Temperaturprofil im Reaktionsrohr unter stationdren
Bedingungen zu messen, war eine Betriebsdauer von mindestenss
14 Stunden notig. Wihrend dieser Zeit wurden am unteren Ende
der Katalysatorschicht alle 20 Minuten Proben aus der Gas-
phase entnommen und in einer Kiihlfalle kondensiert.

Zur Bestimmung des Umsatzes wurde eine gaschromatographische
Analyse durchgefiihrt (vgl. Analytik). Dabei wurde festge-
stellt, dass im Gegensatz zum Differentialreaktor je nach
Umsatz Nebenprodukte bis zu maximal 10 Gew’ der fliissigen
Phase entstehen konnen. Die Nebenprodukte bestanden zu ca.
80 % aus 2-{1-Cyclohexenyl)-cyclohexanon; die restlichen

20 % waren Cyclohexen, Phenol und Wasser. H. E. Swift,

J. E. Bozik (55) stellten bei der Dehydrierung von Cyclo-
hexanol an einem Nickel-Zinn Katalysator ebenfalls die Bil-
dung von 2-{1-Cyclohexenyl)-cyclohexanon fest. Dieses Ne-
benprodukt, das via Aldolkondensation entstehen konnte (58),
wurde in einer Soxhlet-Apparatur unter Einwirkung von
Bariumhydroxid prdaparativ hergestellt. Die aufgenommenen IR,
NMR und MS stimmten mit denen im Sadtler-Katalog (56) ta-
bellierten Spektren iiberein. Demgegeniiber konnte bei der
Dehydrierung von 2-Methylcyclohexanol diese Aldolkondensa-

tion nicht beobachtet werden.

Da wihrend der Reaktion mit einer leichten Desaktivierung

zu rechnen war, wurde der Katalysator nach ca. 6 Betriebs-
stunden in gleicher Art und Weise wie bei den Versuchen im
Differentialreaktor beschrieben, bei 450°C mit Luft und

Sauerstoff regeneriert.
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13. Temperatur- und Konzentrations-

profil im Stromungsrohr

13.1. Temperaturdnderung in Funktion der Rohrlinge

Aufgrund einer Warmebilanz im Reaktionsrohr kann unter
stationiren Bedingungen fiir eine exotherme Reaktion folgen-
de Beziehung aufgestellt werden:

Qg Q%) + 0%y = 0%y + 0%, [e5]
1
0%, =Vp o T [66]
- 1 P
Ty 0%, = (I (-r)) AHi)Rf m aL [67]
*
. 23
- - P -
Q%3 =U 2R, ™ (T- Ty aL  [e68]
b1 *
T + dT Q¥ =V pocy (T +am) L69]
0%, : Enthalpie des eintretenden Stromes (Kcal/s)
0%, : Die durch die Reaktion entstehende (Kcal/s)
2
Warme
*, : Warmefluss an das Salzbad (Kcal/s)
0%3

0%, : Enthalpie des austretenden Stromes (Kcal/s)
v : Volumenstrom (P~ und T- abhingig) (cm3/s)
AHi: Reaktionswirme (Kcal/Mol)

-r; : Reaktionsgeschwindigkeit beziiglich (Mol/cmBS)

Reaktorvolumen
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Durch Einsetzen der Gleichungen [66] - [69] in [65] und Um-

formen erhdlt man:

2
R n
a3 = S (I (xy) aw - 2 (r-1) ) [70]
P c i

P

Im Falle einer endothermen Reaktion muss AHi durch - A Hy
ersetzt werden. Da die Reaktionsgeschwindigkeit -r) auf das
Zwischenkornvolumen bezogen ist, muss-rA mit €y multipli-
ziert werden. Die in den Reaktor geforderte Menge bleibt

wihrend des Versuches konstant und so gilt:

Somit formt sich Gleichung [70] in [71] um:

((rp) ey (-any) - 28 (1 - 1p))(n1]
c 1

13.2. Umsatzinderung in Funktion der Rohrlinge

Im Differentialreaktor konnte festgestellt werden, dass die
Dehydrierung mit einem Langmuir-Hinshelwood-~Modell beschrie-

ben werden kann:

K, ¢
A A {72]
1 + KA cy

v k!
i Sl
Weil im Integralreaktor die Umsdtze hoch sind, darf die
Konzentration des Ketons (R) gegeniiber dem Alkohol (A)
nicht mehr vernachldssigt werden. Damit geht Gleichung {72]

in [73] iiber:

1'\ Ca [73]
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Der maximal mogliche Umsatz ist jedoch limitiert durch das
Gleichgewicht.

- KA (CA - CAe)
-1 1+ KA + K}

[74]
A R °R

TA

Da es sich um eine nicht volumenkonstante Reaktion handelt,
gilt (43):

1 - XA
AT % T €, X, {18)]
X
A
¢, = ¢, —H _ [19]
R Ao 1 + ¢ A XA
e te Lt %he
Ae Ao 1 + CA XAe

Weil im Stromungsrohr die Liange proportional ist zur Kon-
taktzeit t, kann ch/dt in ch/dL umgeformt werden {(Glei-
chung {75]).

_ Lwischenkornvolumen [31]
" Gasgeschwindigkeit

Die Gasgeschwindigkeit ist abhingig von der momentanen Tem-
peratur, dem Druck und dem Umsatz. Unter Beriicksichtigung
des idealen Gasgesetzes gilt fiir die Kontaktzeit:

R, o L ¢ b P TO

v € T
[ (r + A XA) Po

oder

dt = [75]
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*
V0 : totaler Volumendurchsatz bei 760 Torr, (cm3/s)
0°c
P : totaler Druck des Systems (Torr)

(Po = 760 Torr)

T : Momentane Temperatur in der Katalysator- (OK)
schicht (T, = 273°K)

L : Katalysatorschichtlinge (cm)
Durch Einsetzen von [75] in Gleichung [74] erhdlt man:

2
de R.“w ¢ P T K! (¢, -~ ¢, )
A - 4 b [ k! A A Ae [76]

- 4L * 1
v0(1+ chA)'rP0 1+ Ky ¢, + Ky ocep

Wird die Konzentrationsinderung mit dem Umsatz als Variable

ausgedriickt, so gilt fiir nicht volumenkonstante Systeme

ch a0 dXA [77]

a. = {1+ €, XA; daL

Durch Kombination der Gleichungen [76] und [77] erhdalt man:

2
ax, R°mw e[ PT, ' K, (cA - cAe)
dn.. = ¥ ky ) ; [78]
VO T Po Cpo 1 + KA C) + KR cn

13.3. Aenderung der spezifischen Wiarme in Funktion der
Konzentration und Temperatur

Im Verlauf der Reaktion dndert die spezifische Warme ihren
Wert je nach Zusammensetzung und Temperatur. Ist der Wert
der reinen einzelnen Komponenten in cal/Mol ok gegeben, be-
rechnet sich der Mittelwert der Mischung additiv aus dem

Anteil der Molenbriiche.
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(e )ay = (cP)Nz Y, * (epdp yp + (edpyp + (e))g yg [79]

A
Y. =TT %
N, ST+ €, X,
v :(l—XA) €,
A TTE €, %,
v = oy = ta Xa
R s TTF 6, X,

Durch Einfiihren des mittleren Molekulargewichtes konnte von

Mol% auf Gew’% umgerechnet werden.

g - i MGy
' Zyi I"‘IGi
cal o), - (°2) £, ., Codr g
(ep)ay (Goop) = e Ny + At e, R
2
(e )g
+ —m% gs [80]

L3 : Gewichtsprozent der Komponente i
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13.4. Dichteinderung des Eduktes in Funktion der Temperatur

Die Dichte des Eduktgemisches bei 760 Torr und 0°C variiert

ebenfalls in Funktion der Zusammensetzung

(p) .= (p) Ay (py, oA [81]
o’av o N2 1 + cA XA o’A 1 + EAXA

Unter der Beriicksichtigung, dass die Reaktionsgeschwindig-
keitskonstante, die Adsorptions-Desorptionsgleichgewichts~
konstante und die Gleichgewichtskonstante temperaturab-
hingig sind, kann mit Hilfe der hergeleiteten Gleichungen
das Konzentrations- und Temperaturprofil bei bekannter War-

medurchgangszahl berechnet werden.

13.5. Warmedurchgang im Salzbadreaktor

Warmetransport und Temperaturverteilung in einer gasdurch-
stromten Schiittschicht sind von verschiedenen Faktoren ab-
hangig:
- Eigenschaften des Katalysatorkornes wie Wdarme-
leitfdhigkeit des Kornes, Leervolumenanteil,

Kornoberfldache, Korndurchmesser

- Eigenschaften des Gasstromes wie Warmeleit-
fahigkeit des Gases, spez. Wdarme, Zihigkeit,
Druck

- Reaktoreigenschaften wie Ldnge, Durchmesser,
Oberfliachenrauhigkeit, Wiarmeleitfdahigkeit

- Eigenschaften des Heizmediums wie Umwdlzge-
schwindigkeit des Salzbades, Viskositdat der
Salzschmelze, spez. Warme, Wdrmeleitfahigkeit
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Fig. 27: Spezifische Wirme von Stickstoff und Wasserstoff

in Funktion der Temperatur
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Fig. 28: Spezifische Warme von Cyclohexanol und Cyclohexanon

in Funktion der Temperatur
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All diese Grossen konnen fiir den Wirmedurchgang von Bedeu-
tung sein. W. Riediker (54) beschreibt eine Methode zur
theoretischen Berechnung der Wiarmedurchgangszahl, wenn eine
solche experimentell nicht leicht zu bestimmen ist. Dabei
ist darauf zu achten, dass diese Abschdatzung nur giiltig ist
fir Reynoldszahlen (hydraulisch) von 150 bis 10'000 und
luftdhnliche Gase., Da fiir Stickstoff alle notigen Werte
wie Leitfahigkeit, Viskositit, spez. Wirme etc. in Funktion
der Temperatur findbar waren, wurde eine solche theoreti-
sche Berechnung der Wdarmedurchgangszahl fiir verschiedene

Reynoldszahlen durchgefiihrt (vgl.Fig. 29).

Die Ermittlung der thermischen Leitfahigkeit und Viskositat
von nicht linearen, polaren Verbindungen in der Gasphase
wie z.B. Cyclohexanol ist mit relativ grossen Fehlern be-
haftet (60, 61). Deshalb wurde die Wdarmedurchgangszahl fiir
reines Cyclohexanol bzw. 2-Methyl-cyclohexanol experimentell
bestimmt. Zu diesem Zwecke wurde beim Durchleiten von 2-Me-
thyl-cyclohexanon das Temperaturprofil in der Schiittschicht
gemessen. Aufgrund einer Wdrmebilanz kann aus dem Tempera-

turverlauf die Warmedurchgangszahl bestimmt werden.
*
M cp dT = U2 mw Ri('i‘B - T) dL

Durch .Integrieren und Umformen erhdlt man:

2 m Ri
In (Ty - T) = - U —5——=1 [82]
M cp :

Die Warmedurchgangszahl (U) wird aus der Geradensteigung von
In (Ty - T) gegen die Schichtlinge (L) berechnet.
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Fig. 29: Warmedurchgangszahl (U) in Funktion der Reynolds-
zahl (Re') bei 420°C

1 : theoretisch berechnet fiir N2
2 : aus der Temperatur-Simulation

3 : exp. fiir 2-Me-cyclohexanon

Aus Fig. 29 ist ersichtlich, dass die theoretisch berechne-
ten Wirmedurchgangszahlen im Mittel 10 % hoher liegen als
die Werte aus der Simulation der Temperaturprofile mit dem
Computer.

Eine experimentelle Ueberpriifung bestitigte, dass die Gros-
senordnung der Warmedurchgangszahl aufgrund der Temperatur-
simulation abgeschidtzt werden darf.



88

14. Simulation von Temperatur-
und Konzentrationsprofilen

im Integralreaktor

Auf Grund der in Abschnitt 13 hergeleiteten Beziehungen
kann der Temperatur- und Konzentrationsverlauf in der
Kontaktschicht berechnet werden. Da die Gleichungen nicht
elementar 16sbar sind, wurden diese mit Hilfe eines MIMIC-

Computerprogrammes ausgewertet.

14.1. Programm

MIMIC ist eine Programmiersprache, die vom Institut fir
Reaktortechnik der ETHZ ausgearbeitet wurde. MIMIC ist
besonders fiir die Losung impliziter Differentialgleichun-
gen geeignet. Das Programm wurde so modifiziert, dass aus
dem Durchsatz von Cyclohexanol und Stickstoff bei der ent-
sprechenden Temperatur des Salzbades und dem gemessenen
Ueberdruck das Temperatur- und Konzentrationsprofil fiir ver-

schiedene Warmedurchgangszahlen berechnet werden konnte.

Dabei wurden die folgenden kinetischen Daten aus den Mes-
sungen im Differentialreaktor verwendet:
4.27456 107 exp(- 19302/1.987 T) (Mol/cm’ s)

]
ky

K, = 6.9793 1072 exp(+ 9832/1.987 T)  (1t/Mol)

Die Gleichgewichtskonstante nach Cubberley (45) in Funktion
der Temperatur kann durch Gleichung {29] wiedergegeben wer-

den.

K, = 2.873798 10% exp(~ 15686/1.987 T) [29]
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Die Reaktionswdarme wurde nach Stull (30) fiir 400°C berech-
net und im Temperaturbereich von 350 - 450°C als konstant
angenommen .

AHR = 15.9 Kcal/Mol

Die Schiittdichte im Integralreaktor ( Pb) betrug 1.05 g/cm3
und der Leervolumenanteil des Katalysatorbettes ¢ p = 0-4.
Die Temperaturabhingigkeit der spezifischen Wiarmen der ein-
zelnen Komponenten Cyclohexanol, Cyclohexanon, Stickstoff
und Wasserstoff sind in Fig. 27 und 28 dargestellt (nume-
rische Gleichungen vgl. S. 8). Die Wirmedurchgangszahl
wurde jeweilen von 50 bis 150 Kca,l/m2 h grd variiert.

Alle anderen Daten wurden programmintern errechnet und auf
kohdrente Einheiten abgestimmt. Mit Hilfe der graphischen
Darstellung der Temperatur und des Umsatzes in Abhdngig-
keit der Reaktorldinge konnte so die zutreffende Warmedurch-
gangszahl relativ leicht bestimmt werden.
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MIMIC-Programm zur Berechnung von Temperatur-

und Konzentrationsprofilen:
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14. 2. Abschitzung der Adsorptions-Desorptionsgleichgewichts-

Konstanten des Ketons

Da im Integralreaktor die Konzentration des gebildeten Cyclo-
hexanons gegeniiber Cyclohexanol nicht mehr vernachldassigbar
ist, gilt nach Gleichung [74]

-c, )
A Ae' [74]
A R R

Vo?erst galt es nun, die Sorptionskonstante (Kﬁ) des Cyclo-
hexanons abzuschitzen. Dies geschah wie folgt: Unter der
Annahme, dass Cyclohexanon dieselbe Adsorptionswdarme habe
wie das Cyclohexanol, wurden anhand von drei Beispielen

die nachfolgenden Fédlle durchgerechnet:

1) Ky = 0
2) Ky = K}
3) Ky = 3 K
4) Ky = 10 K

Wie aus den Figuren 30, 31 wund 32 entnommen werden kann,
muss Kp grosser als Null und kleiner als 3 KA sein. Im fol-
genden wurde in allen Fdllen mit Ké = KA gerechnet. Wie

sich bei der Simulation weiterer Versuche zeigte, ist die
getroffene Annahme zuldssig. Dass die Sorptionskonstanten
von Cyclohexanon und Cyclohexanol ungefdahr gleich gross sein
miissen, ist auch aufgrund der Aehnlichkeit der Molekiile zu
erwarten. Eine weitere Stiitze dieser Hypothese findet sich
in den Angaben von A. Bork und A. A. Balandin (57), welche
Aethylalkohol an Kupfer bei 270°C dehydrierten und feststell-
ten, dass der Aldehyd ca. 3 Mal stdrker adsorbiert wird als
der Alkohol. Die Adsorptionswarme betrug 9.4 Kcal/Mol, im
vorliegenden Fall 10.0 Kcal/Mol.
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14.3. Temperatur- und Konzentrationsprofile bei konstanter

Eduktkonzentration und variabler Reynoldszahl

Im folgenden soll der Einfluss der Reynoldszahl bei konstan-
ter Eduktkonzentration auf den Temperaturverlauf diskutiert

werden.

Da die Reaktionsgeschwindigkeit eine starke Temperaturab-
hdangigkeit zeigt, ist in der Katalysatorschicht bei hohen
Reaktoreintrittstemperaturen ein grosserer Temperaturabfall
zu erwarten als bei tiefen Anfangstemperaturen. Dies wird
in Fig. 33 und 34 theoretisch und experimentell bestatigt.
Das Temperaturminimum liegt je nach Salzbadtemperatur bei

5 bis 15 cm Katalysatorschichtlinge. Die Spitze des Tem-
peraturminimums verschiebt sich mit abnehmender Badtempe-
ratur in den Bereich lingerer Katalysatorschicht und flacht
stark ab.

Der Temperaturanstieg verlduft bei niedrigen Reynoldszahlen
in Funktion der Reaktorldnge steiler als bei hohen Stromungs-
geschwindigkeiten. Dies liegt darin begriindet, dass der
Wairmeaustausch eine Funktion der Zeit ist. Denn je kleiner
die Reynoldszahl ist, desto grosser wird die Kontaktzeit;

d. h. es wird dem Reaktor auf derselben Rohrlinge mehr Wirme

zugefiihrt als bei hohen Reynoldszahlen.

Mit zunehmender Stromungsgeschwindigkeit im Katalysatorbett
steigt die Wdarmedurchgangszahl etwas an; die effektive Kon-
taktzeit beziiglich Reaktorlinge nimmt aber ab. Deshalb
fillt die Temperatur im Kontakt bei hohen Reynoldszahlen
weniger rasch ab als bei tieferen. Weil aber die Kontakt-
zeit bei hohen Reynoldszahlen kleiner ist als bei niedri-
gen, ist der Umsatz bei gleicher Schichtldnge kleiner als

bei langsamen Stromungsgeschwindigkeiten.
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15. Dehydrierung von 2-Methyl-

cyclohexanol

Aufgrund der Fig. 33 und 34 hat sich bestdatigt, dass der
kinetische Verlauf der Dehydrierung von Cyclohexanol in
einem Festbettreaktor an Zinkoxid G/72C mit einem Lang-
muir-Hinshelwood-Modell beschrieben werden darf.

Durch Vergleichen der berechneten und experimentell er-
mittelten Temperatur- und Konzentrationsprofile kann also
ein Modell auf seine Richtigkeit hin geprift werden. Im
folgenden wird nun der Einfluss der Methylgruppe bei der
Dehydrierung von Cyclohexanol untersucht. Zu diesem Zwecke
wurde im Integralreaktor Fig. 25 reines 2-Methylcyclohexa-
nol mit bzw. ohne Trdgergas an 412 g Zinkoxid G/72C dehy-
driert. Wahrend der Reaktionsfiihrung wurde die Temperatur
an verschiedenen Stellen des Katalysatorbettes ermittelt.
Die solchermassen gemessenen Temperaturprofile wurden als-
dann mit dem Computer simuliert. Dabei stellte sich heraus,
dass das Temperatur- und Konzentrationsprofil bei der De-
hydrierung von 2-Methyleyclohexanol mit den gleichen kine-
tischen Konstanten und Warmedurchgangszahlen beschrieben
werden kann wie bei Cyclohexanol. Daraus kann geschlossen
werden, dass der Einfluss der Methylgruppe auf die chemi-
sche Reaktion der Dehydrierung von Cyclohexanol zum Keton
keinen wesentlichen Einfluss ausiibt. Der Temperaturverlauf
zeigt wieder dieselben charakteristischen Merkmale wie bei

der Dehydrierung von Cyclohexanol vgl. Fig. 35.

Da die gemessenen und berechneten Temperatur- sowie Konzen-
trationsprofile im Integralreaktor gut ilibereinstimmen, darf
angenommen werden, dass die Kinetik der Dehydrierung von
Cyclohexanol und 2-Methylcyclohexanol mit dem gleichen
Langmuir-Hinshelwood-Modell beschrieben werden kann.
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16. Zusammen fassung

In einem Differentialreaktor wurde die Kinetik der Dehy-
drierung von Cyclohexanol zu Cyclohexanon untersucht und
die gefundenen Gesetzmissigkeiten in einem Integralreaktor

iiberpriift.

1. An reinem Zinkoxid als Katalysator konnte im Differen-
tialreaktor - einer aus Quarzglas bestehenden Apparatur -
eine selektive Dehydrierung zu Cyclohexanon erzielt wer-

den im Gegensatz zu Nickelkatalysatoren.

2. Im Integralreaktor wurden Nebenprodukte in der Grossen-
ordnung bis zu 10 % festgestellt, die vor allem aus
2-(1-Cyclohexenyl)-cyclohexanon, Cyclohexen und Wasser
bestanden. Die Dimerisation konnte bhei 2-Methylcyclo-
hexanol nicht beobachtet werden.

3. Aufgrund von Gleichgewichtsberechnungen konnte gezeigt
werden, dass durch Zusatz von Inertgas der Gleichge-
wichtsumsatz erhoht wird. Fiir das Erreichen von voll-
stindigen Umsdtzen ohne Trdgergas sind bei einem Druck
von 1 atm Temperaturen iiber 350°C notwendig.

4. Eine Adsorptionskinetik nach Langmuir-Hinshelwood ver-
mochte die gemessenen Werte im Differentialreaktor am
besten wiederzugeben. Eine Abschitzung des Nutzungs-
grades zeigte, dass eine schwache Hemmung der Reaktions-
geschwindigkeit durch Porendiffusion vorliegt. Die be-
obachtbare Aktivierungsenergie betrug 20 Kcal/Mol und
die Adsorptionswdrme von Cyclohexanol und Cyclohexanon
je 10 Kcal/Mol. Die Berechnung der wahren stofftrans-
portunabhingigen Aktivierungsenergie ergab einen Wert
von 26 Kcal/Mol.

5. Aufgrund des aufgestellten Reaktionsmodells wurden Kon-
zentrations- und Temperaturprofile im Integralreaktor
berechnet und mit Messdaten verglichen. Die gute Ueber-
einstimmung zwischen experimentellen und berechneten

Kurven bei verschiedenen Reynoldszahlen, Badtemperaturen
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und Konzentrationen bestdtigte die Richtigkeit des
Modells.

Die von Cyclohexanol gefundenen Reaktionsparameter haben
auch Giltigkeit fiir die Dehydrierung von Methylcyclohexa-
nol. Eine Methylgruppe in a-Stellung beeinflusst den

Reaktionsverlauf somit nicht.
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Nomenkl1latur

Ag Spez. dussere Oberflidche cmz/g
a; Gleichgewichtsaktivitdt der Komponente i atm
c Reziprokes Molvolumen Mol/1t
Chre Gleichgewichtskonzentration des Stoffes

A Mol/1%t
Chs Eduktkonzentration an der Kornaussen-

seite Mol/1t
g Eduktkonzentration im Gasstrom Mol/1t
¢y Konzentration des Stoffes i zur Zeit t Mol/1%
Cio Konzentration des Stoffes i zur Zeit

t=0 Mol/1t
¢y ay Mittlere spez. Wirme cal/Mol grd
p f1 Spez. Wdrme der Salzschmelze Kcal/Kg grd
pi Spez. Wirme des Stoffes i caé/Mol grd
D Totaler Diffusionskoeffizient em€/s
Deff Effektiver Diffusionskoeffizient cm?/s
D, Knudsendiffusionskoeffizient cmz/s
D12 Diffusionskoeffizient von Cyclohexanol

in Stickstoff cm2/s
da Aeusserer Durchmesser des Reaktions-

rohres cm
dy Hydraulischer Durchmesser des Reaktions-

rohres cm
di Innerer Durchmesser des Reaktionsrohres cm
dp Partikeldurchmesser cm
E, Beobachtbare Aktivierungsenergie Kcal/Mol
EK Wahre Aktivierungsenergie Kcal/Mol
FAo Anfangsmolendurchsatz des Stoffes A Mol/min
G Totaler spez. Massendurchsatz g/cmzs
Gy Totaler spez. Molendurchsatz Mol/em“ s
AGi Freie Enthalpie (Gibbs) der Komponente i Kcal/Mol
Hy Adsorptionswdarme des Stoffes i Kcal/Mol
AHi Reaktionsenthalpie Kcal/Mol
AHy,  Bildungsenthalpie des Stoffes i Kcal/Mol
AHvi Verdampfungsenthalpie des Stoffes i Kcal/Mol

Stoffaustauschkennzahl
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Gleichgewichtskonstante bzg. Fugazitdt
Hilfsparameter Glg. [57]
Gleichgewichtskonstante beziiglich
Konzentration
Adsorptions-Desorptionsgleichgewichts-
konstante des Stoffes i
Adsorptions-Desorptionsgleichgewichts-
konstante des Stoffes i
Gleichgewichtskonstante beziiglich Druck
Gleichgewichtskonstante beziiglich
Molenbruch

Stoffiibergangszahl

Beobachtbare Reaktionsgeschwindigkeits-
konstante

Beobachtbare Reaktionsgeschwindighkeits-~
konstante

Wahre Reaktionsgeschwindigkeitskon-
stante

Frequenzfaktor der beobachtbaren
Reaktionsgeschwindigkeitskoﬁstanten
Linge der Katalysatorschicht

Dicke der Katalysatorplatte
Massendurchsatz

Molekulargewicht

Molzahl der Komponente i zur Zeit t
Molzahl der Komponente i zur Zeit t = O
Totaldruck

Kritischer Druck

Reduzierter Druck

Partialdruck der Komponente i
Wirmefluss
Universelle Gaskonstante 1.987

Modifizierte Reynoldszahl
Innenradius des Reaktionsrohres
Partikelradius
Reaktionsgeschwindigkeit beziiglich
Katalysatorgewicht

atm

1t/Mol

Mol/s atm cm

Mol/gK

Mol/1t
Mol/gK

Mol/gK
cm

cm

g/s
g/Mol

atm
atm

atm
Kcal/s

min

cal/Mol grd

cm

cm

Mol/gK

min
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Reaktionsgeschwindigkeit beziiglich

Zwischenkornvolumen Mol/1t min
Reaktionsgeschwindigkeit beziiglich
Katalysatorvolumen Mol/cm3 s
Aequivalenter Porenradius cm
Stoffaustauschgeschwindigkeit durch

den Film Mol/gy s
Haufigster Porenradius cm

Spez. innere Oberflache : m2/g

Schmidt'sche Zahl
Konstante der Lenard-Jones-Potential-

funktion Glg. [47] A
Temperatur °k, (°c)
Temperatur des Salzbades OK, (°c)
Temperatur im Korninnern °k
Kritische Temperatur °x
Reduzierte Temperatur

Temperatur an der Kornaussenseite ok
Kontaktzeit s

Totale Wiarmedurchgangszahl zwischen

Kontaktraum und Heizmedium Kcal/h n’ grd
Volumen des fluiden Mediums

(P- und T-abhingig) 1t
Volumen des fluiden Mediums (1 atm, 0°C) 1t
Volumendurchsatz 1t/s
Spez. Porenvolumen . cm
Kritisches Volumen mj/Kmol
Molvolumen 1t/Mol
Reaktorvolumen cm
Katalysatorgewicht g

Umsatz des Stoffes i
Gleichgewichtsumsatz des Stoffes i

Molenbruch der Komponente i
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Maximale relative Uebertemperatur im
Korninnern Glg. [63]

Reduzierte Aktivierungsenergie Glg. [64]
Fugazitdatskoeffizient der Komponente i

Volumeninderungsfaktor
Leervolumenanteil des Kontaktbettes
Leervolumenanteil des Katalysators

Nutzungsgrad des Kontaktes ohne Volumen-

danderung

Nutzungsgrad des Kontaktes bei Volumen-

anderung

Wirmeleitzahl des Salzbades
Wirmeleitzahl des Kornmaterials
Umsatzlimitierende Molzahl

Mittlere dynamische Viskositdt des
fluiden Mediums

Dynamische Viskositdt des Salzbades
Dynamische Viskositdt des Stoffes i
Stochiometrischer Koeffizient des
Stoffes i

Gewichtsprozent der Komponente i
Schiittdichte des Kontaktes

Dichte des Stoffes i

Scheinbare Dichte des Katalysators
Wahre Dichte des Katalysators
Tortuositdtsfaktor
Thiele-Hilfsmodul

Thiele Modul

Hilfsgrosse Glg. [58]

Kcal
Kcal

g/cm
Kg/h
g/cm

g/cm
g/cm
g/cm
g/cm

/h m grd
/h m grd

W oW WwWWw
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