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Kurzfassung

1 Kurzfassung

Die Herstellung von hochreinem Methylacetat (MeOAc) birgt Herausforderungen aufgrund
der Reaktionskinetik und der anspruchsvollen Produktisolierung. Die Synthesereaktion von
MeOAc durch Veresterung von Essigsaure (HOAc) mit Methanol (MeOH) weist eine
Gleichgewichtskonstante von K,=37,1(T=40°C) auf. MeOAc bildet homogene
Tiefsiedeazeotrope mit MeOH und dem Nebenprodukt Wasser (H,O). Grof3technisch wird die
Synthese durch Reaktivdestillation (Eastman-Kodak Verfahren [1]) durchgefuhrt.

Im Zuge dieser Dissertation wurde ein alternatives, membrangestitztes Verfahren zur
Synthese und lIsolierung von MeOAc untersucht. Es ist durch eine Uberlagerung von
chemischer Reaktion und Pervaporation charakterisiert. Mit den Fortschritten im Bereich der
Membrantechnologie finden Pervaporationsverfahren in den letzten Jahren vermehrt den
Weg in die industrielle Umsetzung [2]. Sie werden allgemein bei Problemstellungen
angewendet, die fir konventionelle, thermische Trennverfahren aufgrund der
Thermodynamik (z.B. Gleichgewichtsreaktionen, Azeotrope) aufwandig und unwirtschaftlich
sind.

Im ersten Teil dieser Dissertation wurde die Reaktionskinetik der mit dem stark sauren
Kationenaustauscherharzes Amberlyst® 15 heterogen katalysierten Methylacetatsynthese
untersucht. Die Reaktionskinetik wurde entsprechend dem Langmuir-Hinshelwood-
Mechanismus modelliert. Die Bestimmung der Adsorptionskonstanten erfolgte durch isolierte
Untersuchung des Adsorptionsverhaltens nichtreaktiver, binarer Mischungen der
Reaktionsteilnehmer. Die Temperaturabhangigkeit der Adsorptionskonstanten wurde durch
Ermittlung der Adsorptionswarmen der Reinkomponenten ermittelt. Die Quantifizierung der
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten erfolgte durch Variation der Reaktionstemperatur, des
Eduktverhaltnisses, der Katalysatorkorngré3e und der eingesetzten Katalysatormasse.

Im zweiten Teil der Arbeit wurde die Auftrennung des bindren Gemisches MeOAc/MeOH
durch Pervaporation untersucht. Diese Trennung ist das limitierende Trennproblem in der
Methylacetatsynthese. In einem Membranscreening wurden kommerzielle
Polymermembranen  mit  hydrophilen ~ (PERVAP™2255-30,  PERVAP™2255-70,
PERVAP™2255-80) und organophilen (PERVAP™4060, PDMS 04-075, PDMS 04-123 und
POMS 05-119) Oberflacheneigenschaften untersucht. Der Einfluss variierender
Feedzusammensetzungen wurde bestimmt. Fir die organophile Membranen POMS 05-119
wurden die Temperaturabhéngigkeiten der Permeatfliisse und der Permeanzen quantifiziert.
Zur Modellierung des Permeatflusses wurde ein adaptiertes LOsungs-Diffusions-Modell
entwickelt, welches das Quellungsverhalten der Polymermembranen beriicksichtigt.

Im dritten Teil der Arbeit wurde ein Reaktionsweg zur membrangestitzten
(PERVAP™2255-70 und PERVAP™2255-80) Methylacetatsynthese ausgearbeitet. Die
Reaktion wurde unter s&aurelimitierten Bedingungen durchgefiihrt, in einer nachgeschalteten
Pervaporationskaskade wurde der Methylacetatgehalt im Retentat auf einen Wert grofl3er
als 995 g kg* angereichert. Die Auftrennung des terndren Permeatgemisches
MeOAc/MeOH/H,0 erfolgte in einer Bodenkolonne, das Kopfprodukt wurde riickgefuhrt und
die Entfernung des Reaktionsnebenprodukts H,O aus dem System erfolgte tGber den Sumpf
der Kolonne. Eine abschlieRende Wirtschaftlichkeitsbetrachtung des Gesamtprozesses

1
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ergab einen kalkulierten Methylacetatpreis von 1419 € t*. Der aktuelle Weltmarktpreis fiir
eine Tonne MeOAc liegt bei 1450 € t™ [3]. Das wirtschaftliche Potential des
membrangestitzten Gesamtprozesses ist folglich gegeben und kann durch eine
Malstabsvergrof3erung gesteigert werden.
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2 Abstract

The production of highly pure methyl acetate (MeOAc) is challenging due to thermodynamics
and difficut product isolation. The synthesis of MeOAc via esterification of acetic acid (HOACc)
with methanol (MeOH) has an equilibrium constant of K, = 37,1 (T =40 °C). MeOAc forms
low boiling azeotropes with MeOH and the byproduct water (H,O). The state of the art
process for the methyl acetate synthesis is a reactive distillation process (Eastman-Kodak
process).

In the course of this PhD thesis an alternative membrane-supported process route was
designed. It is characterized by the combination of chemical reaction and pervaporation. In
recent years there has been a significant rise in the number of pervaporation processes for
industrial applications, due to the progress in membrane technology. Pervaporation
processes are applied when conventional unit operations are cost intense and uneconomic
due to limitations in thermodynamics (equilibrium, azeotropes).

In the first part of the PhD thesis the reaction kinetics of the heterogeneously (Amberlyst® 15)
catalysed methyl acetate synthesis was investigated. The kinetic modeling is based on the
Langmuir-Hinshelwood mechanism. The adsorption coefficients were determined by
conducting experiments with non-reactive binary mixtures of the reaction solution. The
temperature dependency of the adsorption coefficients was determined by measuring the
adsorption enthalpies. The reaction rate coefficients were determined by investigating the
influence of the reaction temperature, the initial ratio of the reactants, the size of the catalyst
and the amount of catalyst.

In the second part of the thesis the separation of the binary mixture MeOAc/MeOH by
pervaporation was investigated. This separation represents the technological bottle neck in
the methyl acetate synthesis. A membrane screening was conducted with commercially
available polymer membranes with hydrophilic (PERVAP™2255-30, PERVAP™2255-70,
PERVAP™2255-80) and organophilc surface properties (PERVAP™4060, PDMS 04-075,
PDMS 04-123 and POMS 05-119). The effect of changes in the initial reactant ratio on
separation was determined. The permeate fluxes of the organophilic membrane
POMS 05-119 were investigated for various temperatures. An adapted solution-diffusion-
model was developed to describe the membrane behavior. It accounts for the influence of
swelling phenomena in the active layer of the membrane.

In the third part of the thesis a reaction scheme for the membrane supported (membrane
PERVAP™2255-70 / PERVAP™2255-80) methyl acetate synthesis was developed. The
reaction was conducted under acid limiting conditions. Pervaporation modules were arranged
in series to increase the methyl acetate content in the rententate ensuring a product quality of
Wieon > 995 g kg™.

Separation of the ternary permeate mixture MeOAc/MeOH/H,O was realised in a tray
distillation column. The top product was recycled and the reaction byproduct H,O left the
system at the bottom of the column. The economic analysis of the overall process resulted in
a price of 1418 € t*, indicating the economic potential of this process compared with the
current market price of methyl acetate of 1450 € t™ [3].
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3 Einleitung und Aufgabenstellung

Die Prozessanforderungen in der chemischen Industrie steigen zunehmend. Neben der
Wirtschaftlichkeit eines Prozesses sind es auch Umweltaspekte, welche eine kontinuierliche
Weiterentwicklung bzw. Neugestaltung bestehender Prozesse erfordern [2]. Das
Forschungsgebiet der Prozessintensivierung (Pl) befasst sich mit der Verbesserung von
Produktionsprozessen durch neue/andere Verfahren bzw. Verfahrenskombinationen. Die
Minimierung von Limitierungen im Energie- und Stofftransport, sowie die maximale
Ausniltzung der Reaktionskinetik sind priméres Ziel der Pl. Die Grundidee zur Erreichung
des Prozessoptimums basiert auf dem Denken in Funktionen. Eine prozessintensivierte
Anlage besitzt idealerweise nachfolgende Prozesscharakteristiken [4]:

- niedrigere Investitionskosten

- geringe Betriebskosten

- inh@rente Sicherheit

- reduzierte Abfallstrome, prozessintensivierter Umweltschutz

Veresterungsreaktionen [5] sind durch  thermodynamische Limitierungen des
Reaktionsgleichgewichtes und in der Produktaufkonzentrierung, sowie Limitierungen in der
Reaktionskinetik  charakterisiert. In  der vorliegenden Dissertation dient die
Methylacetatsynthese als Modellreaktion fiir Gleichgewichtsreaktionen. Die reversible
Reaktion von Essigsaure (HOAc) mit Methanol (MeOH) weist eine thermodynamische
Gleichgewichtskonstante von K, - 37,1 (T = 40 °C) auf. Das Reaktionsgleichgewicht stellt sich
bei einer Temperatur von T =40 °C nach 49 Tagen ein [6]. Die Kinetik bedingt den Einsatz
eines Katalysators, um industriellen bzw. wirtschaftlichen Anforderungen zu entsprechen. Zur
Katalyse von Veresterungsreaktionen werden allgemein starke S&uren verwendet. Bei
homogener Katalyse wird primar Schwefelsaure (H,SO,) eingesetzt, die heterogene Katalyse
erfolgt mit stark sauren Kationenaustauscherharzen (z.B. Amberlyst® 15). Das leichtfliichtige
MeOAc (Ts =57 °C bei p = 1 atm) bildet homogene Tiefsiedeazeotrope mit MeOH und dem
Nebenprodukt H,O (siehe Abbildung 3-1). Die Erzeugung von hochreinem MeOAc mit
konventionellen Trennoperationen ist aufgrund der vorliegenden Azeotrope aufwéandig und
energieintensiv. Groldtechnisch wird die Synthese von MeOAc in einer Reaktivdestillation,
dem Eastman-Kodak Verfahren, durchgefiihrt [1]. MeOH und HOAc werden in der Kolonne
im Gegenstrom gefihrt, Schwefelsdure wird als homogener Katalysator zugesetzt. Die
Anforderungen an die Reinheit der Reaktanden sind bei diesem Verfahren hoch. HOAc wird
der Kolonne als Eisessig (Wassergehalt kleiner als 0,5 Mol%) zugefiihrt. Sie ist sowohl
Reaktand als auch Extraktionsmittel. Die Temperaturen im Reaktionsteil der Kolonne liegen
im Bereich von 65 und 85 °C, mit zunehmender Temperatur werden Nebenreaktionen
(primér die Bildung von Dimethylether) wahrscheinlicher. Aufgrund von Nebenreaktion und
Verunreinigungen der Rohstoffe findet eine Akkumulation von mittelflichtigen Komponenten
(Methylpropionat, Methylbutyrat, Isopropylacetat) in der Kolonne statt, welche
Tiefsiedeazeotrope mit MeOAc bilden. Um eine konstantes Temperaturprofil und somit die
geforderte Produktreinheit von MeOAC (Wyeoac > 99,5 Gew.%) zu gewahrleisten, werden die
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in der Kolonne akkumulierten Komponenten aus dem System entfernt und einer thermischen
Nachbehandlung zugeftihrt.
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Abbildung 3-1. Dampf-Flissig-Gleichgewicht MeOAc/H,O und MeOAc/MeOH, p = 1 atm

Im Zuge dieser Dissertation soll ein alternatives Syntheseverfahren zum Stand der Technik
ausgearbeitet werden, welches durch Kombination von Reaktion, Pervaporation und
Rektifikation die Limitierungen des Eastman-Kodak Verfahrens tberwindet.

Die prazise Fragestellung lautet: Kann die Herstellung von Methylacetat im Vergleich zum
Stand der Technik intensiviert werden?

Diese Herausforderung umfasst die umfassende Bearbeitung der Reaktion (= anderer Weg),
die vollstandige Bearbeitung der Trennoperation Pervaporation (= anderes Trennverfahren),
die Kombination von Reaktion und Trennverfahren als Voraussetzung flr ein neues/anderes
Verfahrenskonzept und die technische und wirtschaftliche Analyse des Gesamtverfahrens.
Die Reaktion wird bei einer niedrigeren Temperatur durchgefiihrt, Nebenreaktionen werden
infolge der milderen Reaktionsbedingungen unterdriickt, die spezifizierte Produktqualitat
kann ohne Abflihrung eines Abfallstromes eingehalten werden.

Kdénnen die Anforderungen an den Wassergehalt der Edukte im Vergleich zur
Reaktivdestillation entscharft werden? Dies resultiert in geringeren Rohstoffkosten und einer
erhohten Prozesssicherheit.

Kdénnen die beiden Tiefsiedeazeotrope durch Anwendung der Trennoperation
.Pervaporation umgangen werden?

Bei der Pervaporation handelt es sich um ein Membrantrennverfahren, welches in den
letzten Jahren vermehrt den Weg in die industrielle Umsetzung gefunden hat. Mit den
Fortschritten im Bereich der Membrantechnologie erweiterten sich die potentiellen
Anwendungsfelder [2]. Die Entwasserung von Losungsmitteln durch Pervaporation entspricht
bereits dem Stand der Technik [7]. Das Trennprinzip basiert auf dem unterschiedlichen
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Léslichkeits- und Diffusionsverhalten der zu trennenden Komponenten in der Membran. Die
Pervaporation  wird allgemein bei  Vorliegen von  Azeotropen, geringen
Siedepunktsdifferenzen oder Temperaturinstabilitdten der zu trennenden Komponenten
angewendet [8].

Ist durch selektive Abtrennung eines Produktes aus der Gleichgewichtszusammensetzung
ein héherer Umsatz erzielbar?

Bei Limitierungen des Reaktionsgleichgewichtes, wie dies bei Veresterungsreaktionen der
Fall ist, kann durch Anwendung der Pervaporation das Nebenprodukt H,O selektiv aus dem
Reaktionsgemisch entfernt werden. Durch die gezielte Stérung des sich einstellenden
Reaktionsgleichgewichtes kann der Umsatz an MeOAc erhdht werden [2]. Die Pervaporation
wird allgemein nicht isoliert, sondern als Hybridverfahren, in Kombination mit einer anderen
thermischen Grundoperation, verwendet. In der Literatur gibt es eine Vielzahl an Arbeiten zu
pervaporationsbasierten Hybridverfahren. Auf der Kombination von Rektifikation und
Pervaporation bzw. von Reaktion und Pervaporation liegt der Hauptfokus industrieller
Prozessintensivierung. Das erstere der beiden Hybridverfahren wurde unter anderem fur die
Auftrennung des binaren Gemisches Ethanol-Wasser (Abbildung 3-2) angewandt [2]. Es
erbrachte im Vergleich zu einer Schleppmitteldestillation eine Reduktion der Betriebskosten
von ca. 66 %, um eine Dehydratisierung von 94 auf 99,8 Gew.% Ethanol zu realisieren.

RECTIFICATION Ethenol
,m\ Ethanol
2 ' 999vol%

Alcohol
Condensate

Ethanol
93 to 94 vol. %

Fusel
Oils

. 1 s

Permeate Condensate

Fore-Runnlngs:

Abbildung 3-2: Prozessschema einer kommerziellen Ethanol-Dehydratisierungsanlage
(Hybridprozess Pervaporation-Rektifikation) [2]

Die Kombination von Reaktion und Pervaporation wurde unter anderem fir die Veresterung
von Essigsaure mit Isopropanol [9] bzw. mit Ethanol [10] erfolgreich angewendet. Es wurden
bei beiden Anwendungsféllen signifikante Umsatzsteigerungen im Vergleich zum
vorliegenden Reaktionsgleichgewicht erzielt. Die Versuche zur Isopropylacetatsynthese
wurden in einem Semi-Batch-Verfahren durchgefiihrt, die Synthese von Ethylacetat erfolgte
in einem Membranrohrreaktor (Abbildung 3-3).
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Retentat

Abbildung 3-3: AnlagenflieBbild zur Synthese von Ethylacetat in einem Membranrohrreaktor
[10]

In den Vorlagebehaltern B1 und B2 befinden sich Essigsaure bzw. Ethanol. Die Edukte
werden gemischt und in einen kontinuierlichen Membranrohrreaktor R1 gefordert, welcher
mit einem  heterogenen  Katalysator gepackt ist. Mit einer hydrophilen
Pervaporationsmembran erfolgt die simultane Abtrennung des Nebenprodukts H,O aus der
Reaktionslosung in das Permeat. Fur die Anwendung der Pervaporation in der
Methylacetatsynthese ist die Trennung des bindren Gemisches MeOAC/MeOH die
interessierende Trennaufgabe.

Hydrophile PVA-Membranen (PVA: Polyvinylalkohol) wurden bereits in den Arbeiten von
Gmehling et al.[11] und Brinkman et al. [12] erfolgreich zur Auftrennung des binaren
Gemisches MeOAc/MeOH eingesetzt. Ersterer befasste sich mit der Kombination von
Rektifikation und Pervaporation in der Butylacetatsynthese. Brinkman untersuchte allgemein
den Einsatz der Pervaporation und Dampfpermeation zur Auftrennung des binaren
Gemisches MeOAc/MeOH. Die dabei eingesetzten Membranen (Gmehling et al.:
PERVAP™2255-30; Brinkman et al.: PERVAP™2255-30, PERVAP™2255-80) sind eine
hervorragende Basis fur dieses Forschungsvorhaben. Gmehling et al. verwendete zur
Modellierung der Permeatfliisse ein halbempirisches Modell, Brinkman et. al simulierte in
seiner Arbeit die Permeatfliisse in der Dampfpermeation, jene in der Pervaporation wurden
nicht simuliert.

Die Modellierung der Pervaporation ist einer der Schwerpunkte dieser Arbeit und erfordert
umfassende experimentelle Daten zur Validierung. Es werden im Zuge dieser Dissertation
folglich die in den beiden vorgestellten Arbeiten angewandten PVA-Membranen ebenfalls
experimentell untersucht.

Ziel dieser Forschungsarbeit ist schlie3lich die Simulation eines hybriden Gesamtprozesses
und die Beurteilung der Wirtschaftlichkeit im Vergleich mit dem Stand der Technik als
Antwort auf die Frage, ob der Prozess zur Herstellung von Methylacetat intensiviert werden
kann.
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4 Stand des Wissens

4.1 Selektive Permeation

Die Selektive Permeation zahlt zur Gruppe der Membrantrennverfahren. Die
Anwendungsfelder dieser Trennoperation sind durch Problemstellungen gekennzeichnet, bei
denen konventionelle Verfahren aufwandig und kostenintensiv werden. Es wird zwischen
Pervaporation und Dampfpermeation unterschieden. Bei beiden Verfahrensvarianten tritt das
aufzutrennende Mehrkomponentengemisch als einphasiger Feed in das
Pervaporationsmodul ein. Die Membran teilt die Einheit in zwei Kammern, welche ein
unterschiedliches Druckniveau aufweisen. Wie in Abbildung 4-1 dargestellt, wird der flissige
oder dampfformige Feedstrom in einen flissigen oder dampfférmigen Retentat- und einen
dampfformigen Permeatstrom aufgeteilt. Triebkraft dieser thermischen Trennoperation ist die
Differenz der chemischen Potentiale zwischen Feed- und Permeatseite. Alternativ zur
Druckreduzierung auf der Permeatseite kann das treibende Gefalle durch eine
Inertgasspilung erzeugt werden. Diese Variante setzt voraus, dass der Wertstoff im Retentat
aufkonzentriert wird und Permeat sowie Tragergas vorbehaltlos an die Umgebung
abgegeben werden kdnnen [13].
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Abbildung 4-1: Grundschema der Selektiven Permeation
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Der Permeationsvorgang lasst sich in drei wesentliche Teilschritte gliedern:

1. Selektive Sorption von Komponenten an der Membranoberflache
Diffusion der Komponenten durch die Membran
3. Desorption auf der Permeatseite

Die Sorption wird durch die Polaritdt der sorbierenden Komponenten und jener der
Membranoberflache bestimmt. Je &hnlicher sich die Polarititen der permeierenden
Komponente und der Membran sind, desto groRer ist die Sorptionsaffinitat. Die Diffusion
durch die Membran wird primar durch die molekulare Mobilitdt innerhalb der Membran
bestimmt. Die MolekilgroRe steht in direkter Abhangigkeit dazu. Kleine, kompakte Molekile
(H20, MeOH) sind gegentiber grof3en Molekilen bevorzugt. Der Desorptionsvorgang tragt
aufgrund des geringen Druckes auf der Permeatseite nicht signifikant zum
Gesamtstofftransportwiderstand bei. Differenzen in den Sorptions- und
Diffusionseigenschaften der Komponenten bestimmen die Trenncharakteristik der Membran
in der Selektiven Permeation [14].

4.1.1 Pervaporation

Die Pervaporation unterscheidet sich von der Dampfpermeation durch den Aggregatszustand
der Feedphase. Wie aus Abbildung 4-2 ersichtlich ist, tritt bei der Pervaporation der Feed als
Flissigphase in die Membraneinheit ein. Die Feedtemperatur wird idealerweise maoglichst
nahe am Siedepunkt gehalten. Der Dampfdruck der permeierenden Komponenten ist grofer
als ihr Partialdruck auf der Permeatseite.
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Abbildung 4-2: Grundschema der Pervaporation
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Beim Eintritt in den Permeatraum erfolgt ein Phasenwechsel. Dies fuhrt zu einer Abkihlung
der Feedtemperatur entlang der Membran, da die aufgewendete Verdampfungsenthalpie
dem Feed entzogen wird. Eine reduzierte Temperatur des Feed resultiert in einem signifikant
geringeren Permeatfluss. Industriell wird dieser Warmeverlust durch Zwischenaufheizung
kompensiert. In Abbildung 4-3 ist die technische Realisierung zweier Pervaporationsanlagen
schematisch dargestellt. Es wird zwischen einer offenen und einer geschlossenen Bauform
unterschieden. Bei der offenen Variante (a) befinden sich die in Reihe geschalteten
Membranmodule in einer Vakuumglocke, welche die gemeinsame Permeatseite aller Module
darstellt. Der Kondensator befindet sich ebenfalls innerhalb des Gehauses. Das
kondensierte, flissige Permeat kann am Boden der Vakuumglocke abgezogen werden. Die
geschlossene Bauweise (b) ist durch eine Direktverrohrung charakterisiert. Samtliche
permeatseitigen Anschlisse der Einzelmodule minden in eine gemeinsame Rohrleitung,
welche direkt mit dem Kondensator und der nachgeschalteten Vakuumpumpe verbunden ist.
Generell ist die Maf3stabsvergrofRerung und die damit verbundene Prozessfihrung bei der
Pervaporation im Vergleich zur Dampfpermeation einfacher [13].

a) b)

Feed I //_\ Feed |
= L-Membran - Qﬁ# Membran-

module

@ i module
Zwischen- — g—‘gy g_g
aufheizung %-4 im | Retentat g_ﬁ Retentat
L |

= wischen -
Kondensator E aufheizung
o e —@—{ W
e S L
Vakuum- Vakuumpumpe fl
pumpe

Permeat | Permeat |

Abbildung 4-3: Prinzipskizze industrieller Bauformen einer Pervaporationsanlage
a) offene Bauweise b) geschlossene Bauweise [13]

Kondensator

4.1.2 Dampfpermeation

Der wesentlichste Unterschied der Dampfpermeation im Vergleich zur Pervaporation ist der
Aggregatszustand des Feed. Bei der Dampfpermeation liegt der Feed bereits als Dampf vor,
somit erfolgt kein Phasenwechsel. Das Grundschema der Dampfpermeation ist in Abbildung
4-4 dargestellt. Die Temperatur entlang der Membran bleibt anndhernd konstant, da durch
den Feed keine Verdampfungsenthalpie zugefiihrt werden muss. In der grofRtechnischen
Umsetzung ist daher keine Zwischenaufheizung nétig. Im Vergleich zur Pervaporation ist
dieses Verfahren membranschonender. Ist dem Feedverdampfer ein wirksamer
Tropfenabscheider nachgeschaltet, konnen hochsiedende, belaghildende Komponenten und
hochsiedende S&auren aus dem Feed entfernt werden. Speziell S&auren konnen zu
irreversiblen Schaden an der Membran fiihren.
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Abbildung 4-4. Grundschema Dampfpermeation

Bei Verwendung von Polymermembranen liegt der Feed idealerweise als Sattdampf vor. Bei
Uberhitzung des Dampfes steigt die Selektivitat, der Permeatfluss nimmt ab. Dieser
Zusammenhang ergibt sich aufgrund der reduzierten Quellung der Membran und der
Zunahme der Viskositat des Dampfes mit steigender Temperatur bei Vorliegen eines
Uberhitzten Dampfes. Bei abnehmender Quellung und hdherer Viskositat verringert sich die
Mobilitdt der permeierenden Komponenten innerhalb der Membran und somit sinkt der
Permeatfluss. Durch diese ,Verdichtung“ der Membran wird die Barrierewirkung und somit
die Selektivitat der Membran erhoht. Technisch lasst sich die exakte Festlegung des
thermodynamischen Zustands des Feed (Sattdampf) nur schwer umsetzen. Der Joule-
Thomson-Effekt fuhrt zur Abkuhlung des Feed innerhalb der Pervaporationseinheit. Die
Feedzusammensetzung andert sich ebenfalls entlang der Membran. Entsprechend dem
Dampf-Flussig-Gleichgewicht andert sich somit auch der Taupunkt des Gemisches. Um
partielle Kondensationen innerhalb des Moduls zu begrenzen ist eine Uberhitzung des Feed
nétig. Bei anorganischen Membranen kann die Uberhitzung des Feed in einzelnen Fallen zu
Durchflusssteigerungen fihren [14],[15].

4.2 Membranen

Das weitreichende Gebiet der Membrantrennverfahren verfligt Gber eine Vielfalt an

selektiven und bestandigen Membranen. In Abbildung 4-5 ist eine Einteilung der Membranen

auf Basis ihrer Herstellung dargestellt. Es wird zwischen synthetisch hergestellten und

biologischen, in der Natur vorkommenden Membranen unterschieden. Der Aufbau von

biologischen Membranen ist durch eine 8 nm dicke, selbstorganisierte Doppelschicht
11
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charakterisiert. Die Selektivitaten und Permeatfliisse von biologischen Membranen werden
von synthetisch hergestellten Membranen nicht erreicht. Die synthetisierten Membranen
werden weiters nach dem Aggregatszustand unterteilt. Zu den flissigen Membranen zahlen
die Emulsionsmembranen bzw. die gestitzten Membranen. Letztere sind am Institut fur
Chemische Verfahrenstechnik und Umwelttechnik an der TU Graz historisch gewachsen und
bilden ein Kerngebiet der Forschung. Bei den festen Membranen wird in organische und
anorganische Membranen unterteilt.

Membranen
|
[ ]
synthetisch biologisch
|
flussig fest
: . organisch anorganisch
Emulsion gestutzt Polymere Metalle, Keramik

Abbildung 4-5: Einteilung der Membranen nach ihrer Herstellung [1]

Die zur Gruppe der festen Membranen gehérenden Polymere, Metalle und Keramiken
kénnen neben ihrer chemischen Zugehoérigkeit auch aufgrund ihrer Morphologie
unterschieden werden. Sowohl organische als auch anorganische Membranen kénnen eine
porése oder nicht porése Struktur aufweisen. Laut IUPAC-Definition spricht man bei
Porendurchmessern d, > 50 nm von Makroporen, bei 2 nm < d, < 50 nm von Mesoporen und
bei d, < 2 nm von Mikroporen. Von nicht porésen, dichten Membranen spricht man, wenn die
Porendurchmesser d, < 0,3 nm sind [16].

Bezugnehmend auf die Struktur wird bei porésen Membranen zwischen Membranen mit
symmetrisch angeordneten Poren und jenen mit asymmetrisch angeordneten Poren
differenziert. Bei letzteren variiert die PorengrofRe (ber die Membrandicke. Dichte
Membranen konnen als Film vorliegen oder ausgehend von einer dichten Schicht
kontinuierlich in eine asymmetrische Porenstruktur Gibergehen. Die aktive Schicht und die
Unterstruktur bestehen dabei aus dem gleichen Material und werden durch Phaseninversion
hergestellt. Dies entspricht einer integral-asymmetrischen Membran, die mittels
Phaseninversionsverfahren gefertigt wird. Die in der Membrantechnik gebrauchliche Bauform
der Kompositmembranen setzt das Kombinieren von zwei Phasen unterschiedlicher
Materialien voraus. Weit verbreitet ist diese Bauform in der Selektiven Permeation. Eine
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dichte, aktive Schicht wird auf eine asymmetrisch pordsen Stiutzschicht aufgebracht. Diese
Anordnung erfullt die Forderung nach einem hohen Permeatfluss bei gleichzeitig
ausreichender mechanischer Stabilitdt. Dies gewahrleistet lange Betriebszeiten und ein
einfaches Handling bei der Montage. Anhand der kommerziell erhaltlichen Membranserie
PERVAP™ der Fa. Sulzer Chemtech GmbH, welche in Abbildung 4-6 dargestellt ist, soll das
Konzept der Kompositmembranen erlautert werden. Um der Vorgabe eines geringen
Transportwiderstands zu entsprechen, wird die aktive Schicht nur wenige Mikrometer dick
ausgefuhrt. Die asymmetrische, pordse Stitzschicht weist aufgrund der Forderungen nach
einem mdglichst hohen Permeatfluss selbst nur eine Starke im Bereich von 70 — 100 uym auf.
Durch das Aufbringen der Stitzschicht auf ein Tragermaterial (Vlies, Tuch) erlangt die
Kompositmembran die nétige mechanische Stabilitat. Das Vlies stellt zudem den
unverzogerten Abtransport des Permeates sicher [13].

Separating
Layer 05-5pum
Porous 70 - 100 ym
Support
Non-woven 100 -
fabric 150 ym

Abbildung 4-6: Aufbau einer industriellen Kompositmembran; Aktive Schicht: PVA;
Porése Stutzschicht: PAN (Polyacrylnitirl); Tragerschicht: Polyester-Vlies [17]

Die in der Pervaporation und Dampfpermeation priméar verwendeten Kompositmembranen
werden hinsichtlich der intrinsischen Eigenschaften ihrer nicht porésen, aktiven Schichten
wie folgt eingeteilt:

e Hydrophile Membranen (primar permeabel fur polare Stoffe: H,O, MeOH)
e Organophile Membranen (primar permeabel fir unpolare Stoffe: Organische
Komponenten)

4.2.1 Hydrophile Membranen

Die Anwendung der Pervaporation und der Dampfpermeation in der Dehydratisierung
organischer Losungsmittel zahlt seit mehreren Jahren zum Stand der Technik [18]. Fir diese
Trennaufgabe werden hydrophile Membranen eingesetzt. Es gibt eine Vielzahl an
Membranherstellern weltweit, wobei die Firma Sulzer Chemtech die Stellung des
Marktfihrers einnimmt. Die fir das Membranverhalten entscheidenden Sorptions- und
Diffusionseigenschaften sind fur den Fall der Dehydratisierung aus einer unpolaren Mischung
vorteilhaft. H,O besitzt eine ausgepragte Sorptionsaffinitat fur die polare Oberflache der
aktiven Membranschicht. Zudem ist die Mobilitdit des Wassermolekils innerhalb der
Membran signifikant hoher als jene der volumindseren, organischen Komponenten.
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Abbildung 4-7 zeigt eine Rasterelektronenmikroskopaufnahme einer kommerziellen
PVA/PAN-Kompositmembran. Diese Membranen weisen hohe Selektivitaten fur Wasser und
Methanol auf.

Abbildung 4-7: REM-Aufnahme einer industriellen Kompositmembran; Aktive Schicht: PVA;
Pordse Stitzschicht: PAN; Tragerschicht: Polyester-Vlies [13]

Die aktive Schicht besteht aus PVA und ist auf eine asymmetrische, porose PAN-
Stitzschicht aufgebracht. Durch die Variation des Vernetzungsgrades der aktiven Schicht
kénnen die Selektivitat und der Permeatfluss fur die jeweilige Trennaufgabe optimiert
werden. Die Implementierung bzw. Adaptierung funktioneller Gruppen an der
Membranoberflache erméglicht die gezielte Beeinflussung des chemischen Verhaltens. (z.B.
chemische Stabilitat gegenltber Sauren). Das anisotrope Quellungsverhalten der PVA
Schicht erfordert eine Konditionierung der Membran bis sich stationare Betriebsbedingungen
einstellen. Der Grad der Quellung variiert je nach Feedzusammensetzung, damit &ndert sich
auch die Membranselektivitdt. Die Temperaturbestandigkeit bis zu 120 °C ermdglicht die
Realisierung eines hohen Permeatflusses. Die Integration in einem Membranreaktorkonzept
findet durch das groRe Temperaturfenster der PVA/PAN-Kompositmembranen breite
kommerzielle Anwendung. Neben den hydrophilen Polymermembranen werden auch
anorganische Membranen in der Selektiven Permeation verwendet [19],[20],[21]. Es wird
zwischen amorphen Silika-Membranen, welche auf mehrschichtige, keramische Grundkdper
aufgebracht sind und Membranen deren aktive Schicht aus ineinander gewachsenen Zeolith-
Kristallen bestehen, unterschieden. Letztere kdnnen sowohl einen metallischen als auch
einen keramischen Grundkorper aufweisen. Bei anorganischen Membranen liegt keine
Quellung der Membran vor, wodurch die Membranselektivitat unabhangig von der
Feedzusammensetzung ist. Zudem sind diese Membranen chemisch resistent gegentuber
kritischen organischen Losungsmitteln (DMF, THF) [21]. Verschiedene Zeolith-Typen weisen
eine geringe Saurebestandigkeit auf, welche sich mit zunehmendem Aluminiumgehalt
verschlechtert. Der Temperaturbereich der anorganischen Membranen ist im Vergleich zu
den Polymermembranen signifikant h6her und kann zur Leistungssteigerung genutzt werden.
Speziell bei Silika-Membranen wird durch den erhdhten Permeatfluss der Bedarf an
Membranflache reduziert. Dies ist von Bedeutung fur die Wirtschaftlichkeit des Prozesses, da
die Investitionskosten der anorganischen Membranen den dominierenden Kostenfaktor
darstellen [13].
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4.2.2 Organophile Membranen

Organophile Membranen finden in den Bereichen der hydrophoben und der organophilen
Permeation Anwendung. In der hydrophoben Permeation werden gezielt organische
Komponenten aus einem organisch-wassrigen Gemisch entfernt. Anwendungsféalle fir
diesen Bereich sind die Abwasserreinigung, das Entfernen von organischen
Spurenelementen aus Trink- bzw. Grundwasser und das Abtrennen von organischen Stoffen
aus Fermentationsbrithen [22],[23]. Als Membranmaterialien kommen Polydimethylsiloxan
(PDMS), Polytetrafluorethylen (PTFE), Polybutadien (PB) oder Polyether-Block-Polyamide
(PEBA) zur Anwendung. PEBA-Membranen zeichnen sich durch hohe Selektivitaten bei nur
leicht reduzierten Permeatfliissen aus. Bei der organophilen Permeation wird eine bestimmte
organische Komponente aus einem organischen Gemisch abgetrennt. Die Abtrennung von
Ethanol aus einer Ethanol/Ethylbutylether-Mischung kann hierflr als Beispiel genannt
werden. Als Membranmaterialien fur diesen Unterbereich der organophilen Membranen
kommen ebenfalls PDMS, PEBA, aber auch Polyethylen (PE) zur Anwendung [24].
Der Anwendungsbereich fur eine bestimmte organophile Membran ist meist sehr spezifisch.
Abweichende Trennprobleme erfordern die Entwicklung neuartiger Membranen. Dies macht
ihren  Einsatz  kostenintensiv, besonders bei der organophilen Permeation.
Es gibt aktuell Bestrebungen Zeolith-Membranen industriell im Bereich der organophilen
Membranen einzufuhren [25]. Sie zeigen groBes Potential aufgrund ihrer
Permeationseigenschaften. Dies gilt sowohl fur die organophile, als auch fur die hydrophobe
Permeation. Der reduzierte Aluminiumgehalt dieser Membranen fiihrt zu einem ausgepragt
hydrophoben Verhalten [13].

4.2.3 Membranmodule

Die grofdtechnische Umsetzung und somit die industrielle Relevanz eines
Membranverfahrens basiert auf einer erfolgreichen Membrankonfiguration, welche dem
Optimum aus vielschichtigen Anforderungen entspricht [13]:

- gleichméaRige Uberstromung der Membran

- mechanische, chemische und thermische Stabilitat

- hohe Packungsdichte (groRes Verhaltnis von Oberflache zu Volumen)
- kostengunstige Fertigung

- gute Reinigungsmoglichkeit

- kostengunstiger Membranwechsel

- geringe Druckverluste

- geringe Polarisationseffekte
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Die Vielzahl an Membranmodulen welche fir die Selektive Permeation relevant sind, lassen
sich in funf Grundbauformen unterteilen:

Plattenmodule

Wickelmodule

Kissenmodule

Rohrmodule

Kapillar- bzw. Hohlfasermodule

a s~ w DN PE

4.2.4 Plattenmodule

Plattenmodule sind in den industriellen Anwendungen der Pervaporation am weitesten
verbreitet. Fur das Membranmaterial gibt es bei Vorliegen einer Flachmembrankonfiguration
keine Einschrankungen. Dies erdffnet ein weites Feld an organischen Polymermembranen.
Der Aufbau ist gleich zu jenem eines Plattenwarmetauschers und erfordert aufgrund der
zahlreichen Dichtungen einen hohen Montage- und Installationsaufwand. In Abbildung 4-8 ist
der schematische Aufbau eines Plattenmoduls mit geschlossener Bauform dargestellt. Um
den permeatseitigen Druckverlust zu minimieren, kann das Plattenmodul auch in einer
Vakuumglocke integriert werden. Das Permeat entweicht dabei an den Seiten, wodurch der
permeatseitige Druckverlust reduziert wird. Bei der Uberstromung der Membranen erfolgt die
Unterscheidung zwischen einer parallelen bzw. einer seriellen Uberstromung der
Membranen. Letztere Ausfihrungsform erfordert zusatzlich innere Stromungsumlenkungen,
die zu einem erhohten internen Druckverlust fiihren. Die maximal technisch realisierbaren
internen Dricke liegen im Bereich von 6 — 10 bar. In Kombination mit den geringen
Packungsdichten (< 400 m* m™) fiihrt dies zu hohen spezifischen Kosten [26],[13].

'q__
Retentat

Feed

v
Permeat

Abbildung 4-8: Plattenmodul mit geschlossenem Permeatraum (CM-Celfa, Seewen, Schwyz)
[27]

In Abbildung 4-9 sind zwei Plattenmodulstapel dargestellt. Das linke Modul entspricht mit
einer Membranfléache von 33 m? industriellen MaRstében. Die rechte Variante wird im Bereich
der Pilotierung (2 m®) angewendet. Beide Module weisen eine offene Bausweise auf und
werden im Betrieb in einem evakuierten Behalter positioniert. Der komplette Modulumfang
dient der Permeatabfihrung.
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Abbildung 4-9: Industrielle Plattenmodule mit einer Membranflache von 33 m? bzw. 2 m* (Sulzer
Chemtech GmbH) [13]

4.2.5 Wickelmodule

Bei dieser Bauform werden eine oder mehrere Membrantaschen um ein zentrisch
angeordnetes Permeatsammelrohr gewickelt. Wie aus Abbildung 4-10 ersichtlich ist,
bestehen die Membrantaschen aus zwei Membranen und einem pordsen Distanzhalter, der
zwischen den Membranen eingebettet ist und den Abtransport des Permeates gewaéhrleistet
Die Membrantaschen sind lediglich an jener Seite offen, die zum Permeatsammelrohr fuhrt.
Die Feedaufgabe bei Wickelmodulen erfolgt stirnseitig. Der Stromungsbereich des Retentats
wird durch netzartige Abstandhalter zwischen den einzelnen Membrantaschen vorgegeben,
wobei es sich um eine ausschlief3lich axiale Durchstrémung handelt. Die Permeatstromung
folgt dem spiralférmigen Weg, welcher durch den pordsen Distanzhalter innerhalb der
Membrantaschen vorgegebenen wird und in das Permeatsammelrohr miindet Diese Bauform
zeichnet sich durch eine hohe Packungsdichte (> 1000 m?m?) aus. Limitiert wird die
Anwendbarkeit von Wickelmodulen durch die Bedingung, dass die verwendeten Membranen
kleb- bzw. schweil3fahig sein missen. Die hohen Druckverluste auf der Membranseite, bei
gleichen Installationskosten wie die Plattenmodule erschweren die Anwendung im
industriellen Maf3stab [28].

Permeatsammelrohr

P Retentat
{ ? | —r Permeat

S ~ —  Retentat

Zustrom N i

r\ "
Permeat ""k Jcey Abstandhalter

Membran

Zustrom t:‘—':?"v

Strémungszone Retentat Abstandhalter

Strémungszone Permeat “ S, , - Membran
Drainageschicht S

Abbildung 4-10: Schematischer Aufbau eines Wickelmoduls [1]
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4.2.6 Taschenmodule

Bei diesem Modul handelt es sich um ein Hybridsystem, welches die Charakteristiken des
Plattenmoduls und jene des Wickelmoduls vereint. Entwickelt wurde diese Variante, die in
Abbildung 4-11 dargestellt ist, vom Forschungsinstitut GKSS und findet breite industrielle
Anwendung. Taschenmodule wurden urspriinglich fir den Bereich der Wasseraufbereitung
entwickelt, mittlerweile liegt die Hauptanwendung in der Ruckgewinnung von organischen
Dampfen aus Erdgasstromen. Der Aufbau ist durch aufeinander gestapelte
Taschenelemente gepragt, die eine zentrale, kreisformige Offnung aufweisen. Der Stapel
wird entlang eines perforierten Sammelrohres angeordnet. Die Taschenelemente bestehen
aus zwei Membranen, welche am auf3eren Umfang miteinander verschweil3t sind. Die beiden
Membranschichten werden durch einen Permeatdistanzhalter voneinander getrennt. Die
Verbindung zwischen Permeatdistanzhalter und dem Sammelrohr erfolgt Uber einen
perforierten Ring. Dieser erfillt die Forderung nach einem widerstandsfreien Abtransport des
Permeates in das Sammelrohr. Zugleich sorgt er fir die Abdichtung gegeniiber den anderen
Taschen und zur Feedseite hin. Um den Abstand zwischen den einzelnen Taschen
festzulegen wird ein Feeddistanzhalter implementiert. Mehrere Taschen werden zu einem
Kompartment zusammengefasst. Uber Umlenkscheiben erfolgt die maanderférmige
Pfadvorgabe fir den Feed. Der komplette Aufbau ist in einem Gehéause eingebettet, das in
rostfreiem Stahl ausgefihrt ist. Aufgrund des Ubergehenden Permeatstroms nimmt der
Volumenstrom des Feed beim Durchstromen der Einheit zunehmend ab. Um eine konstante
Stromungsgeschwindigkeit zu gewahrleisten kann der Feedquerschnitt Gber die Modulhéhe
verandert werden. Dieser positive Einfluss zur Unterdriickung der Polarisation in
Kombination mit den kurzen, druckverlustarmen Permeatwegen sind die wesentlichen
Vorziige dieser Bauform. Die Packungsdichte betragt bis zu 500 m? m? [29].

montierter
=~ — Membran-
stapel

..

-

Spannhiilse

Abbildung 4-11: GKSS Minimodule K100 mit einer Membranflache von 0,14 m? [16]
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4.2.7 Rohrmodule

Diese Bauform ist in der Anwendung von anorganischen Membranen weit verbreitet, da
diese hauptsachlich als Rohre gefertigt werden. Der prinzipielle Aufbau der Rohrmodule
gleicht einem konventionellen Rohrbindelwarmetauscher. Die Rohrdurchmesser fir diesen
Typ liegen im Bereich von 5-25mm. Bezlglich der Anordnung der separierenden
Membranschicht ergeben sich zwei mdgliche Konfigurationen. Sie kann entweder auf der
aulleren oder inneren Mantelfliche des Rohres liegen. Abbildung 4-12 zeigt den
schematischen Aufbau eines Rohrmoduls mit innenliegender aktiver Schicht.
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Abbildung 4-12: Schematischer Aufbau eines Rohrmoduls mit innenliegender aktiver
Membranschicht [13]

Der Feed wird innerhalb der Rohre gefuhrt, wodurch eine gleichméaRige Stromungsverteilung
vorliegt. Das Stromungsregime ist klar definiert und ermdéglicht die Realisierung von hohen
Reynoldszahlen. Die erhéhte Turbulenz innerhalb der Rohre filhrt zur Reduzierung von
Polarisationsvorgangen (Temperatur, Konzentration). Die Integration einer direkten
Feedheizung ist bei dieser Anordnung technisch nicht umsetzbar. Um den
leistungsmindernden Temperaturabfall entlang des Membranrohres zu kompensieren,
werden mehrere Module in Kombination mit Zwischenheizungen eingesetzt. Als Beispiel
einer industriellen Anwendung dieses Bautyps ist die Dehydratisierung von Losungsmittel zu
nennen. Dabei wird beispielsweise ein  Ethanolstrom (90 Gew.%) durch
NaA-Zeolitmembranmodule auf eine Konzentration von gréf3er als 99,8 Gew.% aufgereinigt.
Es werden pro Stunde 5301 absolutiertes Ethanol produziert [30]. In der zweiten
Konfiguration von Rohrmodulen, bei der sich die Membran am &uf3eren Mantel der Rohre
befindet, erfolgt die Abfiihrung des Permeats innerhalb der Rohre. Um eine bestmdgliche
Gleichverteilung des Feedstroms zu gewahrleisten, werden Leitbleche auf3enseitig an den
Rohren angebracht. Die Feedphase wird im Kreuzstrom gefuihrt. Aufgrund der vorliegenden
Geometrie konnen bei dieser Variante vermehrt Ungleichverteilungen der Strémung bzw.
Totvolumina auftreten. Die Machbarkeit einer kontinuierlichen Feedheizung ist gegeben. Es
kann entweder die AuRenwand des gesamten Moduls beheizt werden oder einzelne Rohre
des Rohrbindels werden als Warmetauscher genutzt. Die Lange der Module wird durch den
permeatseitigen Druckverlust limitiert. Dieser steht in direkter Beziehung zum Permeatstrom
in Verbindung mit dem Innendurchmesser der Rohre. Die Kondensation des dampfférmigen
Permeats erfolgt am Geh&use des Moduls. Die in Abhangigkeit vom Rohrdurchmesser

generell geringen Packungsdichten (< 200 m?> m™®) sowie die exzessiven Fertigungskosten
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(3000 € m?), wirken sich nachteilig auf die Wirtschaftlichkeit dieses Moduls aus [31].
Aufgrund der vorliegenden Packungsdichten werden die Membranelemente durch
Einbringen von Strémungsumlenkungen seriell verknipft. Die zuséatzlichen Druckverluste
spiegeln sich in gesteigerten Betriebskosten wider. Um den komplexen Anforderungen der
Pervaporation gerecht zu werden, entwickelte die Firma Sulzer Chemtech GmbH eine
neuartige Bauform. Der grundlegende Aufbau ist in Abbildung 4-13 dargestellt.

ringférmiger Feedkanal

£ s =
& I
- 4 keramische Rohrmembranen

Abbildung 4-13: Isothermes Pervaporationsmodul (PERVAP® —SMS) der Firma Sulzer
Chemtech GmbH [1]

Sie stellt eine direkte Kombination zwischen einem Rohrmodul und einem
Rohrblndelwdrmetauscher dar. Die Membranschicht befindet sich an der &auR3eren
Mantelflache der Rohre, welche sich selbst innerhalb eines Warmetauscherrohres befinden.
Der Feed stromt somit durch einen kreisringférmigen Querschnitt. Durch Variation der
geometrischen Abmessungen der Rohrmembranen und des Warmetauscherrohres, kann
das Verhaltnis von Oberfliche zu Volumen optimiert werden. Die vorliegende
Stromungsgeometrie ermdglicht eine Reduktion von Polarisationseffekten durch eine gezielte
Erh6hung der feedseitigen Turbulenz. Um eine isotherme Betriebsweise zu gewahrleisten,
wird der Feed Uber die Warmetauscherrohre beheizt. Somit kann der Warmebedarf fur die
partielle Verdampfung in der Pervaporation kompensiert werden [28].

4.2.8 Kapillar- und Hohlfasermodule

Der Aufbau von Kapillarmodulen entspricht jenem von Rohrmodulen, wobei die Durchmesser
zwischen 0,5 -5 mm betragen. Die signifikante Querschnittsreduzierung fuhrt zu erhohten
Packungsdichten (<1000 m*m?®). Der Stoffaustausch ist aufgrund des ausschlieRlich
laminaren Stréomungsprofils von Polarisationseffekten negativ beeinflusst. Hohlfasermodule
weisen einen charakteristischen Durchmesser von 80 — 500 um auf. Die Packungsdichten
kénnen dabei bis zu 10000 m” m™ betragen. Fiir die Wahl der Faserdurchmesser gilt es ein
Optimum zwischen einer grof3en spezifischen Austauschflache und dem Druckverlust zu
finden. Ein ausgepragter, permeatseitiger Druckgradient resultiert in einem signifikanten
Abfall der Triebkraft. Somit sind tendenziell kurze Module zu bevorzugen. Die
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Fertigungskosten pro Quadratmeter Austauschflache sind fir Hohlfasern im Vergleich zu
Rohrmodulen reduziert, jedoch ist die Fertigung generell anspruchsvoll. Die Hohlfasern sind
selbsttragend, dies ermdglicht eine kompakte Bauweise. Hohlfasermodule fir die industrielle
Anwendung der Pervaporation sind seit ein paar Jahren erhéltlich. Abbildung 4-14 zeigt ein
Modul der Produktreihe PermSelect®, welches auf PDMS-Hohlfasern basiert und von der
amerikanischen Firma MedArray, Inc. vertrieben wird. Das abgebildete Modul besteht aus
35.000 Hohlfasern, die zusammen eine Gesamtaustauschflache von 2,5 m? aufweisen. Der
Hauptanwendungsbereich fur diese Module liegt in der Dehydratisierung von organischen
Lésungsmitteln [32],[31],[13].

PermSelect

"POMSXA-2.5m2
T I | .-

Abbildung 4-14: Hohlfasermodul PermSelect® mit einer Membranflache von 2,5 m? [32]

4.3 Phasengleichgewichte

4.3.1 Thermodynamisches Gleichgewicht

Entsprechend der Gibbsschen Gleichgewichtsbedingungen befindet sich ein heterogenes
Multikomponentensystem im thermodynamischen Gleichgewicht, wenn die Drlcke, die
Temperaturen und die chemischen Potentiale der Komponenten in den unterschiedlichen
Phasen gleich sind.

In den Gleichungen (4-1) bis (4-3) sind die Gibbsschen Gleichgewichtsbedingungen
formuliert.

T¢ =T == TT (4-1)
p* =pP == p" (4-2)
W= pif == " (4-3)

Das chemische Potential einer Komponente ist gleich der partiellen molaren Gibbsschen
Enthalpie, welche wiederum Uber die Fugazititen ausgedrickt werden kann. Dieser
Zusammenhang ist in Gleichung (4-4) dargestellt.
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_ 0 0 I:i
wi =g =y (T,p") + RTlnF (4-4)

1
Bis auf die Fugazitat f; lassen sich alle GréRen in Gleichung (4-4) Gber die Abhangigkeit von

Druck und Temperatur berechnen. Die Phasengleichgewichtsbedingung, welche gleiche
chemische Potentiale einer Komponente in alle Phasen fordert, kann folglich tber
Fugazitaten formuliert werden (siehe Gleichung (4-5)).

f*=fP == " (4-5)

Durch die Einfihrung von HilfsgroRen wie die des Aktivitatskoeffizienten vy; und
Fugazitatskoeffizienten @; ist es moglich, die Fugazitat uber die mel3technisch zuganglichen
GroRRen Druck, Temperatur und Zusammensetzung zu beschreiben. Die Definitionen des
Aktivitats- und Fugazitatskoeffizienten sind in Gleichung (4-6) und Gleichung (4-7) formuliert.

G fio

Yi (4-6)

(4-7)

Die Grole T stellt ein Konzentrationsmald dar, es wird allgemein der Molanteil (xi, Vi)
entsprechend der vorliegenden Phase eingesetzt. Es ergeben sich gemal Gleichung (4-8)
und Gleichung (4-9) zwei mdgliche Varianten die Fugazitat zu beschreiben.

A) fi=x;y; f (4-8)
B) fi=xi-@i'p (4-9)
bzw.
fi=yi-@i'p (4-10)

Liegen kondensierte Flussigkeiten vor, wird bevorzugt Ansatz A verwendet. Es wird neben
dem Aktivitatskoeffizienten auch die Standardfugazitat f° benétigt. Fiir Variante B muss das
PVT-Verhalten bekannt sein, um auf den Fugazitatskoeffizienten schlieBen zu kénnen. Sie
findet meist bei der Fugazitatsformulierung von Dampfphasen Anwendung, fir Polymer- und
Elektrolytldsungen ist der Zugang tber Aktivitatskoeffizienten zu bevorzugen [33].

4.3.1.1 Gibbssche Phasenregel

Die Gibbssche Phasenregel gibt die Anzahl der intensiven Zustandsgrof3en an, die zur
eindeutigen Beschreibung eines Systems bendtigt werden. Die Anzahl der Freiheitsgrade
Faibbs, Welche mit Gleichung (4-11) bestimmt werden, gibt Aufschluss dariiber, wie viele
Zustandsvariablen unabhangig voneinander variiert werden kodnnen, ohne den
Gleichgewichtszustand zu verlassen.
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Fgibbs = Kaibbs — Pgibbs + 2 (4-11)

Die Anzahl der im System befindlichen Komponenten wird mit der Variable Kgips
beschrieben. Die Grole Pgipps €ntspricht der Anzahl der vorhandenen Phasen. Aus
Gleichung (4-11) geht hervor, dass fir eine Reinkomponente bei Vorliegen eines
Triplepunktes der Zustand des Systems eindeutig bestimmt ist (z.B. H,O) [34].

4.3.1.2 Beschreibung der Standardfugazitat

Die Standardfugazitat ist frei wahlbar, sie stellt einen Referenzzustand dar. Es bietet sich an,
die Fugazitat der reinen Flissigkeit bei Systemdruck und Systemtemperatur oder die
Henrysche Konstante als Standardfugazitat zu verwenden.

4.3.1.3 Henrysches Gesetz

Die Henrysche Konstante H;, in einem binaren System ist definiert als die Ableitung der
Fugazitat eines Stoffes 1, dessen Molanteil x; gegen 0 lauft. Der Druck entspricht dem
Sattigungsdampfdruck von Komponente 2. Die Henrysche Konstante ergibt sich
entsprechend Gleichung (4-12).

Hi, = lim —
1'2 X1—>0 Xl

Xp—1 (4'12)

p-p3
T=Kkonst.

H;, weist eine ausgepragte Temperaturabhéngigkeit auf, die Abh&ngigkeit vom Druck ist
signifikant geringer. Das Henrysche Gesetz ist in Gleichung (4-13) wiedergegeben.

fl - H1,2 " Xl (4'13)
4.3.1.4 Lewis-Randall Regel

Die Regel von Lewis und Randall besagt, dass fir Mischungen, deren Komponenten
aufgrund chemischer Ahnlichkeit geringe Wechselwirkungen aufweisen, die Fugazitat f; einer
Komponente i dem Produkt aus Molenbruch x; und Standardfugazitat f° entspricht.

fl = Xl " flo (4_14)

Unter Berucksichtigung von Gleichung (4-7) kann die Lewis-Randall-Regel alternativ
formuliert werden (siehe Gleichung (4-15)) [34].

fi =yi @ p (4-15)
4.3.1.5 Modelle zur Beschreibung der Fugazitat

In  Abbildung 4-15 ist die Fugazitdt f; der Komponente 1 in Abhangigkeit des
Molenbruchs x; dargestellt. Das Henrysche Gesetz zeigt bei geringen Konzentrationen gute
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Ubereinstimmung mit den experimentellen Werten. Die Berechnung der Fugazitat f; mit der
Lewis-Randall-Regel weist mit zunehmendem Molanteil x; eine verbesserte
Ubereinstimmung mit den realen Messwerten auf. Die Beschreibung der Fugazitat f; durch
ein Aktivitatskoeffizientenmodell deckt sich mit den realen Werten Uber den gesamten
Konzentrationsbereich in guter Ubereinstimmung.

400

300 T = 343.15K /

100

/ fi
K o e
fi= X v fi Grum oo o  experimentell
./,(7,—(\'—\'7’:_:'—: p : :
(00 e T — — — Lewis-Randall-Regel,
—
0 == e et e PP Ty S
3 5% 30 Henrysches Gesetz

x1———>

Abbildung 4-15: Modelle zur Beschreibung der Fugazitdt in  Abhéangigkeit des
Molenbruchs (Lewis-Randall-Regel, Henrysches Gesetz, Aktvitatskoef-
fizientenmodell)

4.3.2 Chemisches Gleichgewicht

Chemisches Gleichgewicht liegt vor, wenn die Gibbssche Enthalpie ein Minimum aufweist.
Unter der Voraussetzung einer konstanten Temperatur und eines konstanten Druckes ergibt
sich die Gibbssche Enthalpie wie in Gleichung (4-16) dargestellit.

G= > wn (4-16)

Die Gibbssche Enthalpie entspricht dem Produkt aus dem chemischen Potential einer
Komponente i und der Molmenge n; dieser Komponente aufsummiert uGber alle
Komponenten. Das chemische Potential 1asst sich gemaR Gleichung (4-4) ausgehend von
einem Standardzustand pio Uber die Fugazitaten 2 und f, beschreiben.

— 0 fi
i = u; +RT In f_O (4-4)

1

Die Anderung der Gibbsschen Enthalpie, welche in Gleichung (4-17) formuliert ist, kann aus
den Gibbsschen Fundamentalgleichungen abgeleitet werden.
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dG = SdT +Vdp + Z wdn; (4-17)

Wird die Temperatur und der Druck konstant gehalten, vereinfacht sich der Ausdruck auf der
rechten Seite entsprechend Gleichung (4-18).

dG = Z wydn (4-18)

Liegt eine reversible Reaktion gemaR Gleichung (4-19) vor, lasst sich die Anderung der
Molmengen dn; mit dem Reaktionsfortschritt de beschreiben (siehe Gleichung (4-20)).

[valA + |[vg|B 2 |vc|C + |vp|D (4-19)

dn dn dn dn
de=—A__B_—€C_~D (4-20)
VA VB Ve \2))

Die Gibbssche Enthalpie weist im Gleichgewicht ein Minimum auf, die Ableitung nach dem
Reaktionsfortschritt de ist folglich Null zu setzen (siehe Gleichung (4-21)).

dG = Z Vil = 0 (4'21)

Fugt man fur das chemische Potential den Ausdruck aus Gleichung (4-4) ein, ergeben sich
daraus Gleichung (4-22) bzw. Gleichung (4-23).

0 fi
Zvi i + RT In )= 0 (4-22)

1

£\
S v =-RTY In <f—0) (4-23)
i

Bei Vorliegen des Standardzustandes entspricht das chemische Potential der molaren
Gibbsschen Bildungsenthalpie Ag’s;. Analog dem Satz von Hess fiir Reaktionsenthalpien
kann die Gibbssche Standardreaktionsenthalpie aus der Differenz zwischen End- und
Anfangszustand ermittelt werden.

bzw.

Ag% = Ag%,Produkte - Ag%,Einsatzstoﬂ’e (4_24)

Der Term auf der linken Seite der Gleichung (4-23) entspricht der molaren Gibbschen
Standardreaktionsenthalpie Aggr’. Der zu logarithmierende Term auf der rechten Seite der
Gleichung ist ident der Gleichgewichtskonstante K. Die Lage des Reaktionsgleichgewichtes
kann aus den Gibbschen Standardbildungsenthalpien ermittelt werden.
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fi )"
Agg = zvi Agp; = —RTZ In <f—;) = —RTInK (4-25)
i

4.3.2.1 Gleichgewichtskonstanten

Die Beschreibung der Fugazitat f; einer Komponente i in der Fliissigphase erfolgt priméar tber
Aktivitatskoeffizienten. Die Formulierung wird gemalf3 Gleichung (4-8) durchgefuhrt.

fi=x v f =af (4-8)

Stimmt der gewéhlte Bezugszustand fiir die Fugazitat f° mit dem Bezugszustand der
Gibbsschen Standardbildungsenthalpien Uberein, ergibt sich folgender Zusammenhang
zwischen den Gleichgewichtskonstanten (siehe Gleichung (4-26)).

K=K, = | [ar =] Jeavom (4-26)

Gleichung (4-26) kann durch Einfihrung der Gleichgewichtskonstanten K, und K, alternativ
formuliert werden (siehe Gleichung (4-27) ).

K=K, = KyKy (4-27)

4.3.2.2 Temperaturabhangigkeit der Gleichgewichtskonstante

Die Abhéngigkeit der thermodynamischen Gleichgewichtskonstante von der Temperatur wird
durch die van’t Hoff-Gleichung beschrieben (siehe Gleichung (4-28)).

dinK _ Ah{

= — 4-28
dT RT? ( )

Unter der Voraussetzung einer konstanten molaren Standardreaktionsenthalpie kann
ausgehend von Gleichung (4-28) die thermodynamische Gleichgewichtskonstante K fiir eine
beliebige Temperatur wie folgt berechnet werden (siehe Gleichung (4-29)).

Ah$ 1 1
TR-<———)+1nK1 (4-29)

InK, =
2 T, T,

Man erkennt aus Gleichung (4-29) bzw. Abbildung 4-16, dass eine Temperaturerhéhung bei
exothermen Reaktionen zu geringeren Gleichgewichtskonstanten und Umsatzen fihrt.
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Abbildung 4-16: Qualitativer Verlauf des Gleichgewichtsumsatzes fir exotherme und
endotherme Reaktionen [33]

Im Falle endothermer Reaktionen ist gegengleiches Verhalten zu beobachten. Bei sehr
hohen bzw. sehr geringen Temperaturen ist die Verschiebung des Gleichgewichts auf eine
Seite der Reaktionsgleichung ausgepragt [33].

Aus der allgemeinen Definition der freien Gibbschen Enthalpie gemaRd Gleichung (4-30),
kann die lineare Form der van’t Hoff-Gleichung abgeleitet werden.

Ag% = Ahg — T As (4-30)

Sie ergibt sich durch Substitution der molaren Gibbsschen Enthalpie in Gleichung (4-30) mit
dem Term entsprechend der Gleichung (4-25). Die lineare Form der van’t Hoff-Gleichung
ergibt sich wie folgt (siehe Gleichung (4-31)):

—AhY  As

(4-31)
RT + R

InK =

4.4 Modellierung Pervaporation

4.4.1 Losungs-Diffusions-Modell

Die Modellierung des Permeatflusses dichter (nicht poréser), amorpher Polymermembranen
erfolgt nach einem L&sungs-Diffusions-Modell [13]. Liegen die Polymerketten der Membran
in statistisch geknaulter Form vor, bezeichnet man dies als amorph. Der Permeatfluss J;
einer Komponente ergibt sich nach Gleichung (4-32).

Ji = Qi - Ap; (4-32)

Qi ist die Permeanz, sie entspricht dem Produt aus Permeabilitat P; einer Komponente und
der Schichtdicke ©. Ist die Schichtdicke nicht bekannt, bietet sich die Verwendung der
Permeanz an. Die Triebkraft in der Pervaporation Ap; wird nach Gleichung (4-33) berechnet.
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Ap; = Xig " YiF " PiF — Yip " Pp (4-33)

Die Triebkraft Ap; entspricht der Differenz zwischen dem Dampfpartialdruck einer
permeierenden Komponente im flissigen Feed und dampfformigen Permeat. Beim
feedseitigen Dampfpartialdruck wird die Nichtidealitat der Feedldésung berlcksichtigt. Der
jeweilige Aktivitatskoeffizient y; wird beispielsweise nach dem NRTL-Ansatz (9.1) berechnet.
Aufgrund des geringen Permeatdrucks pr kann das Permeat wie ein ideales Gas behandelt
werden. Der Dampfpartialdruck p;p wird nach dem Gesetz von Dalton ermittelt.

4.4.2 Charakterisierung des Membrantrennverhaltens

Die Permeanz, welche dem Lo&sungs-Diffusions-Modell zugrunde liegt, ermdglicht die
Quantifizierung der Permselektivitat S, (idealisierte Selektivitat). Die idealisierte Selektivitét
einer Membran fir ein binares System wird durch Gleichung (4-34) beschrieben.

S12 = g (4-34)

Sie wird aus dem Quotienten zweier Permeanzen gebildet. Die Verwendung von
Permeanzen ermdglicht eine von den Betriebsbedingungen anndhernd unabhangige
Beschreibung, die zu einer verbesserten Vergleichbarkeit der Membranen untereinander
beitragt. Das aufgrund des Dampfdruckes temperaturabhéngige treibende Gefélle geht nicht
in den Ausdruck fur die Permselektivitat S, mit ein.

4.4.3 Modellierung des Temperatureinflusses in der Pervaporation

Allgemein kann die Temperaturabhéngigkeit des Permeatflusses in der Pervaporation Uber
den Arrhenius-Ansatz beschrieben werden. Der spezifische PermeatflussJ kann
entsprechend der Gleichung (4-35) formuliert werden.

=Jo-exp () (4-35)

Jo stellt den Stof¥faktor dar. Der Exponent wird mit dem negativen Quotienten aus der
Aktivierungsenergie der Permeation E; und dem Produkt aus der allgemeinen Gaskonstante
R und der Temperatur T berechnet. Die Bestimmung der Aktivierungsenergie E; erfolgt mit
einem Arrhenius-Graphen. Es wird der natirliche Logarithmus des Permeatflusses gebildet
und gegen den Kehrwert der Temperatur aufgetragen. Der Verlauf wird Uber eine
Geradengleichung  beschrieben, deren  Steigung dem  Quotienten aus der
Aktivierungsenergie der Permeation und der allgemeinen Gaskonstante entspricht.

Der Permeatfluss steht in Abhéngigkeit zur Konzentrationsverteilung in der Membran und der
Diffusion durch die Membran. Die Permeabilitéat ergibt sich folglich durch das Produkt aus
dem Diffusionskoeffizienten D und Loéslichkeitskoeffizienten S (siehe Gleichung (4-36)).
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P=D-S (4-36)

Die Formulierung der Temperaturabhangigkeit von D und S erfolgt Gber Arrhenius-Ansatze,
welche Gleichung (4-37) bzw. Gleichung (4-38) zu entnehmen sind.

. 4-37

D =D, exp (R : T) ( )
—Ahg

=S, 4-38

S=S,"exp ( T ) ( )

Ep entspricht der Aktivierungsenergie der Diffusion, die molare Lodsungsenthalpie der
permeierenden Komponente in der Membran wird durch den Term Ahs beschrieben. Durch
Einsetzen der Gleichungen (4-37) und (4-38) in Gleichung (4-36) ergibt sich die
Beschreibung der Temperaturabhangigkeit der Permeabilitat. In Gleichung (4-39) ist dieser
Zusammenhang wiedergegeben.

Ep + Ah —E
P= 50Dy exp (~=2p) = Po e () (4-39)

Die Summe aus Ep und Ahs entspricht der Aktivierungsenergie der Permeabilitat Ep. Der
Frequenzfaktor P, ergibt sich aus dem Produkt von Frequenzfaktor Dy des Diffusions- und Sq
des Ldslichkeitskoeffizienten.

Der feedseitige Dampfdruck p;r fUr eine Komponente i berechnet sich dber ein
Aktivitatskoeffizientenmodell (z.B.: NRTL) nach Gleichung (4-40).

Pir = Yi- X' P} (4-40)

Der Sattdampfdruck p° der Reinkomponente kann alternativ zur Antoine-Gleichung mit der
Clausius-Clapeyron-Gleichung gemaf Gleichung (4-41) beschrieben werden.

Ahy
p =A-exp (— ﬁ) (4-41)

Bei Vernachlassigung des Permeatdrucks kann die Aktivierungsenergie der Permeabilitat Ep
durch Subtraktion der Verdampfungsenthalpie Ah, von der Aktivierungsenergie der
Permeation E;in guter Naherung bestimmt werden. Gleichung (4-42) gibt diesen Sachverhalt
wieder.

Ep = E] - Ahv (4'42)

Zahlreiche organische Substanzen weisen negative Aktivierungsenergien der Permeabilitét
Ep auf. Ep setzt sich additiv aus der Aktivierungsenergie der Diffusion Ep und der molaren
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Losungsenthalpie Ahs zusammen. Ep ist generell positiv, Ahs weist bei exothermen
Sorptionsvorgangen negative Werte auf. Ist die molare Losungsenthalpie Ahs betragsméalfig
groRer als die Aktivierungsenergie der Diffusion Ep, wird die Permeabilitdt P mit steigender
Temperatur kleiner. Der Permeatfluss wird mit steigender Temperatur gro3er, da das
vergroRerte treibende Gefalle infolge des ansteigenden Dampfdruckes p° gegeniiber dem
Einfluss der reduzierten Permeabilitdt P dominiert. Die Aktivierungsenergie des
Permeatflusses E; weist positive Werte auf. Sie berlicksichtigt die Temperaturabhangigkeit
der Permeabilitat und die der Triebkraft [35],[36].

4.4.4 Leistungsminderung durch Polarisationseffekte

Mit zunehmendem Permeatfluss steigt der negative Einfluss von Polarisationseffekten. So
genannte High-Flux-Membranen weisen axial und orthogonal zur Membranaustauschflache
orientierte  Konzentrations- und Temperaturgradienten auf. Die Konzentration und die
Temperatur stehen in direktem Zusammenhang zueinander. Ein Konzentrationsgradient
resultiert in einem Temperaturgradienten, da der Energiebedarf fur die Verdampfung der
permeierenden Komponenten, der Feedphase entzogen wird. Aus Abbildung 4-17 geht
hervor, dass die Leistungsminderung bei anorganischen High-Flux-Membranen mehr als
50 % betragen kann. Widerstéande in der laminaren Unterschicht haben anteilsm&Rig den
grofiten Einfluss. Durch Erhéhung der Turbulenz in der Flissigphase kénnen diese Verluste
reduziert werden. Es gilt ein wirtschaftliches Optimum zwischen reduzierten
Polarisationseffekten und steigendem Druckverlust zu finden.

Temperatur-
polarisation

Konzentrations-
polarisation

M"p e = 1,45 kg/(m?h)

m"p ea = 11,2 kg/(m?h)

M deal = 1,9 kg/(m?h) M e = 3,75 kg/(mh) M"p deal = 25 kg/(m?h)

bei 75°C, 5 Gew.-% bei 75°C, 5 Gew.-% bei 125°C, 5 Gew.-%
Low-flux High-flux Silikamembran, High-flux Silikamembran,
Polymermembran, niedrige Temperatur hohe Temperatur

niedrige Temperatur

Abbildung 4-17: Einfluss von Polarisationseffekten bei Low-Flux-Membranen und High-Flux
Membranen [1]
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4.4.5 Modellierung Pervaporationsmodul

Die anschliel3end vorgestellte Modellierung des Trennverhaltens eines
Pervaporationsmoduls, basiert auf der von Lipnizki et al. veroffentlichten Arbeit [37].

4.45.1 Widerstandsmodell

Das Widerstandsmodell beruht auf der Serienschaltung von Transportwiderstdnden zur
Beschreibung des Permeatflusses. Der Stofftransport kann in 4 Teilschritte aufgeteilt werden.

1) Konvektiver Antransport an die Membran

2) Sorption an der Membranoberflache

3) Diffusion durch die Membran

4) Desorption und Verdampfung der permeierenden Komponenten

Der Stofftransportwiderstand in der pordsen Stitzschicht industriell angewendeter
Kompositmembranen ist vernachlassigbar und wird in der Simulation nicht bericksichtigt.
Der Stofftransport in der Gasphase ist aufgrund des signifikant erhohten
Diffusionskoeffizienten im Vergleich zur Flissigphase nicht limitierend.

Der konvektive Antransport wird durch die Feed-Konzentrationen in der Bulk-Phase, den
Permeatfluss und die Hydrodynamik auf der Feedseite bestimmt. Die allgemeine
Formulierung des Antransports einer Komponente an die Membran kann wie in Gleichung
(4-43) beschrieben werden.

_ kb,i "Pm
YiF

Ji (ajr — ajrm) (4-43)

Die Variable ky; beschreibt den Stoffiibergangskoeffizienten in der Flissigphase, welcher
durch die Hydrodynamik auf der Feedseite bestimmt wird. Die Berechnung erfolgt Uber eine
fur Plattenmodule spezifische Sherwood-Beziehung gemafl Gleichung (4-44). Die
Exponenten flr den laminaren bzw. den turbulenten Fall sind Tabelle 4-1 zu enthehmen.

d

An (4-44)

Sh = aRePSc®

Modul

Tabelle 4-1:  Koeffizienten der Sherwood-Beziehung fir Plattenmodule (*Re < 2300,

’Re > 2300) [38],[39]

Strdmungsregime a b c d
laminar* 1,615 0,33 0,33 0,33
turbulent? 0,026 0,8 0,3 -

Uber die allgemeine Definition der Sherwoodzahl, welche in Gleichung (4-45) dargestellt ist,
kann der Stoffiibergangskoeffizient k,, berechnet werden.
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_ Kp,idp F (4-45)

Sh
D

ij

Der hydraulische Durchmesser d,r wird fir Plattenmodule gemafll Gleichung (4-46)
formuliert.
4 - Kammervolumen Feed

= " (4-46)
bentetze Membranflache

h

Die Teilschritte 2 bis 4 werden durch das in Kapitel 4.4.1 beschriebene L6sungs-Diffusions-
Modell beschrieben. Der Permeatfluss J; kann durch Gleichung (4-47) beschrieben werden.

Ji = Pi8 - (Xir " YiF " PiF — Yip " Pp) (4-47)
Die Aktivitat einer Komponente in der Gasphase wird durch Bildung des Quotienten aus dem
Partialdruck p; und dem Dampfdruck p;° der reinen Komponente berechnet (siehe Gleichung
(4-48)).

ajp=—5 (4-48)

Die Formulierung des Permeatflusses J; basierend auf Aktivitaten ergibt sich entsprechend
Gleichung (4-49).

=Pi'p§F
o)

. (ai'F _ ai,p) (4-49)

Ji

Der Stofftransportwiderstand fiir den konvektiven Antransport aus der Bulkphase ist in
Gleichung (4-50) dargestellt.

(aiF - aiFM) YiF
R; = : = . 4-50
ikonv. ]i kb,i _ 5m ( )

Der Stofftransportwiderstand der Teilschritte 2 bis 4 ist in Gleichung (4-51) wiedergegeben.

R (air —aip) __ 8
iLDM I b

(4-51)

Zur vollstdndigen Beschreibung der Schritte 1 bis 4 werden die Einzelwiderstdande der
Teilschritte addiert. Unter der Voraussetzung eines konstanten Permeatflusses in jedem
Teilschritt (keine Akkumulation), kann dieser gemaf Gleichung (4-52) formuliert werden.

1 1
(ajF —aip) = — (ajr —aip) (4-52)
Y1,F )

Kpi*Pm P pp

Ji =

Ri,konv. + Ri,LDM
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4.4.5.2 Permeatseitiger Druckgradient

Der Permeatdruck beeinflusst das treibende Gefalle und folglich den Permeatfluss. Fur die
reprasentative Modellierung des Druckgradienten auf der Permeatseite muss die
Massenzunahme in Stromungsrichtung z und die Kompressibilitat des Permeates
bertcksichtigt werden. Die Formulierung des allgemeinen Druckverlustes ist in Gleichung
(4-53) dargestellt.

dp
E = _)L(Z)

up(2)

dnhp

pp (2)

> (4-53)

Die Beschreibung des Reibungskoeffizienten A(z) leitet sich aus Ansatzen fur
Plattenwarmetauscher ab. Der Reibungskoeffizient Aan(z) fir den laminaren Fall ist in
Gleichung (4-54) wiedergegeben, der Reibungskoeffizient Ayn(z) bei turbulenten
Stromungsbedingungen ist Gleichung (4-55) zu entnehmen [40].

38

Mam(@) ==—  (Rep < 2320) (4-54)
ReP

)\turb(z) = W (Rep > 2320) (4_55)

p

Die Formulierung der permeatseitigen Stromungsgeschwindigkeit erfolgt Uber das ideale
Gasgesetz (siehe Gleichung (4-56)). Die niedrigen Permeatdricke (p, <50 mbar)
rechtfertigen diese Annahme.

RT,(2) P(2)

(4-56)
hModul,P *WModul * p(Z)

Up (@)=

Der lokal vorliegende Permeatdruck im Falle einer laminaren Strémung, ergibt sie nach
erfolgter Substitution der permeatseitigen Stromungsgeschwindigkeit uy(z) und des
laminaren Reibungskoeffizienten A m(z) in Gleichung (4-53) und anschlieBender Integration
gemal Gleichung (4-57).

RT, (2)P(2)np(2)z

2
dh,p hModul,P WModul

p(z) = J pg — 19 (4-57)

Die Formulierung des lokalen Permeatdrucks p(z) fur den turbulenten Fall, ergibt sich

entsprechend Gleichung (4-58).

1
2,748

1,748
(RT,(2)P(2)) nP(Z)O,zsng,MsZ

2,748
p(z) =| py — 1676 1748 (4-58)

1,252
dh,p (hModul,P WModul)
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4.45.3 Warmebilanz

Die latente Warmemenge zur Verdampfung der permeierenden Komponenten wird dem
Feed entzogen. Die daraus resultierende kontinuierliche AbklUhlung des Feed entlang der
Stromungsrichtung z bedingt einen verringerten Permeatfluss infolge des reduzierten
treibenden Gefélles. Sinkt die Temperatur unter ein bestimmtes Niveau erfolgt bei
industriellen Anlagen eine Zwischenaufheizung, um die bendtigte Membranaustauschflache
zu reduzieren. In Abbildung 4-18 sind die Strome innerhalb einer Pervaporationseinheit
dargestellt, dies bildet die Basis fur die Warmebilanz, welche in Gleichung (4-59) formuliert
ist. Der Einfluss des Joule-Thomson-Effekts wurde in der Warmebilanz vernachlassigt.

B ] 3
X | ) Yi > X
he z he z he

zZ+dz

zZ+dz

z z+dz

L | L

Abbildung 4-18: Stréme in einem Plattenmodul fir die Pervaporation (Gleichstrombetrieb)

F(Z)Cp‘ﬂ.(Z)TF (z) = F(z + dz)cp . (z + dz)Te(z + dz) +

. . 4-59
+ P(z + dz)cpg(z + dz) Ty (z + dz) + P(z + dz)Ahy ( )

4.5 Modellierung Adsorption

Aus den Arbeiten von Kipling [41] ergibt sich die Massenbilanz fur die Adsorption eines
bindren Gemisches aus der Fliissigphase entsprechend Gleichung (4-60).

Nges * AX
- —— nf "X, — ng X4 (4-60)
Mgat

Die Variable ngs beschreibt die gesamte eingesetzte Molmenge, Ax entspricht der
Veradnderung des Molenbruchs von Komponente 1 in der Flissigphase. Die gesamte
eingesetzte Katalysatormasse wird mit dem Ausdruck my, beschrieben, die Molenbriche x;
und x, geben den Molanteil an Komponente 1 bzw. Komponente 2 in der Flussigphase
wieder. Die pro Gewichtseinheit am Katalysator adsorbierten Molmengen an Komponente 1
bzw. Komponente 2 werden mit dem Ausdruck n,® bzw. n,® beschrieben. Gleichung (4-60)
beinhaltet die zwei betragsmé&Rig unbekannten GréRen n,° und n,°. Um eine analytische
Losung zur Bestimmung der beiden unbekannten Variablen zu erhalten, wird eine
zusétzliche Gleichung bendtigt. Der ideale Weg zur Bestimmung dieser beiden GrofRen wére
eine direkte Analyse der am Katalysator adsorbierten Schichten. Die effektiv am Katalysator
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adsorbierte Stoffmenge ist bei einer Adsorption aus einer Flissigphase schwer zuganglich,
da der Feststoffkatalysator von der umgebenden Fliissigphase nicht selektiv getrennt werden
kann. Alternativ kann die adsorbierte Menge durch Anwendung theoretischer
Grundgleichungen angenahert werden. Bei der Adsorption aus einer Flussigphase ist
allgemein die Adsorptionsisotherme nach Freundlich zu bevorzugen. Aufgrund der
energetischen Heterogenitat der Adsorptionsflache ist sie besser geeignet als jene nach
Langmuir. Letztere beschreibt die Adsorption aus der Gasphase adaquat und geht von einer
monomolekularen Adsoprtionsschicht aus, die energetisch homogen und glatt ist. Da die
Freundlich-Isotherme rein experimentellen Ursprung hat, erschwert sich die Extrapolation bei
veranderten Bedingungen. Die Langmuir-Isotherme besitzt eine fundiertere theoretische
Basis. Markham et al. erweiterte die urspringliche Form der Langmuir-lsotherme fir
Multikomponentensysteme [42]. Sie wird in der Literatur auch fur die Beschreibung der
Adsorption aus der Flussigphase erfolgreich angewandt [43],[44].

Im Zuge dieser Dissertation wurde die Formulierung nach Markham et al. durch Einfihrung
von Aktivitditen an die Adsorption aus einer Flissigphase angepasst (siehe Gleichung
(4-61)). Nichtidealitaten in der Flissigphase werden somit berticksichtigt.

n_f — _ Ak (4-61)
g 1+ Z aiKi

Der Term auf der linken Seite der Gleichung (4-61) beschreibt den Bedeckungsgrad einer
Komponente am Katalysator. Die GrbéRe ng entspricht der Maximalbeladung, wenn alle
vorhandenen Adsorptionsstellen belegt sind. Dieser Wert wird fur alle Komponenten als
konstant angenommen. Durch Substitution des Terms n,° entsprechend Gleichung (4-61)
kann die Massenbilanz (siehe Gleichung (4-60)) durch Gleichung (4-62) beschrieben
werden.

Nges * AX a;K azK
ges _ S( 15 2h2 ) (4-62)

Xy X
m 1+ZaiKi 2 1+ZaiKi 1
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4.6 Heterogene Katalyse

Zur Beschreibung von heterogen katalysierten Reaktionen wird allgemein der Mechanismus
von Langmuir-Hinshelwood angewendet. Die Modellvorstellung geht von einer mehrstufigen
Reaktionsabfolge (siehe Abbildung 4-19) aus, welche sich fir eine irreversible,
monomolekulare Reaktion wie folgt darstellt:

1) Antransport (Diffusion) der Edukte aus der Fluidphase

2) Adsorption der Edukte an die Katalysatoroberflache

3) Reaktion zwischen adsorbierten Molekiilen

4) Desorption der Produkte von der Katalysatoroberflache

5) Abtransport (Diffusion) der Produkte von der Katalysatoroberflache in das
umgebende Fluid

@ Diffusion to surface A

-

(@) Adsorption of A on to surface

\\\&-

NN

SOLID A (ads) FLUID

(3)Chemical conversion on surface

&\

P(ads)

(%) Desorption of P from surface

@ Diffusion from surface

N

Abbildung 4-19: Prinzipschema der Umsetzung des Reaktanden A in das Produkt P mittels
einer monomolekularen Reaktion A>P an einer festen
Katalysatoroberflache

Der Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus geht von einer Reaktionslimitierung (Schritt 3)
aus. Der Gesamtprozess wird folglich durch Beschreibung der Oberflachenreaktion
modelliert. Die Adsorption wird mit Langmuir-Adsorptions-Isothermen beschrieben. Die
Reaktionsrate steht in direkter Abhangigkeit zum Bedeckungsgrad (Gleichung (4-61)) der
Edukte am Katalysator. Fir bimolekulare Reaktionen (Gleichung (4-63)) ergibt sich die
Beschreibung der Reaktionsrate nach Langmuir-Hinshelwood gemaf Gleichung (4-64).

VAA + VBB = Vcc + VDD (4'63)
. 1 dn _ KhinKaKpaaag_KrickKcKpacap (4-64)
Vi My, dt (1 + Y a;K;)?
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Der Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus zeigt hinsichtlich des Reaktionsmechanismus
Abweichung zu dem weniger verbreiteten Mechanismus nach Eley-Rideal. Letzterer geht bei
bimolekularen Reaktionen davon aus, dass lediglich ein Edukt(A) an der
Katalysatoroberflache adsorbiert und direkt mit dem in der Fluidphase befindlichen Edukt (B)
reagiert. Beim Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus erfolgt die Reaktion erst nach
Adsorption beider Edukte an der Katalysatoroberflache [45], [46].

4.7 Arrhenius-Gleichung

Die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k steht in direkter Abhangigkeit zur Temperatur. Mit
zunehmender Temperatur steigt die Reaktionsgeschwindigkeit. Der quantitative Einfluss der
Temperatur kann Uber die Beziehung von Arrhenius dargestellt werden. Der natirliche
Logarithmus der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k ergibt sich aus der Differenz
zwischen dem natirlichen Logarithmus des Stof3faktors A (Frequenzfaktor) und dem
Quotienten aus der Aktivierungsenergie E, und dem Produkt aus der allgemeinen
Gaskonstanten R und der absoluten Temperatur T (siehe Gleichung (4-65) bzw.
Gleichung (4-66)).

Ea
— nA— 4-65
Ink = InA T ( )
k = A ( Ea ) (4-66)
= exp R-T

Innerhalb eines Temperaturbereiches kleiner als 100 °C kénnen der StofR3faktor A und die
Aktivierungsenergie E, als konstant angenommen werden. Die Ermittlung der Parameter k
und A erfolgt Uber einen Arrhenius-Plot mit mindestens drei Wertepaaren. Auf der Ordinate
wird der Logarithmus der Geschwindigkeitskonstante k und auf der Abszisse der
Reziprokwert der Temperatur T aufgetragen. Uber den Ordinatenabschnitt erfolgt die
Berechnung des praexponentiellen Faktors. Die Steigung der Geraden entspricht dem
Quotienten aus Aktivierungsenergie E, und der allgemeinen Gaskonstanten R. Liegen
grolBere  Temperaturabweichungen (AT > 100 °C) vor, kann entsprechend der
Kollisionstheorie eine Temperaturabhéngigkeit des praexponentiellen Faktors mit der Wurzel
aus T angenommen werden.
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5 Material und Methoden

5.1 Chemikalien

5.1.1 Methanol

Methanol (Methylalkohol) zahlt zu den bedeutendsten Rohstoffen in der chemischen
Synthese. Die weltweite Jahresproduktion von ca. 35 Millionen Tonnen wird vorwiegend in
der chemischen Industrie genutzt. Die Verwendung von MeOH als Energierohstoff liegt
aktuell bei ca. 5%, hat jedoch grol3es Potential in der Zukunft. In Abbildung 5-1 sind die
wichtigsten Synthesereaktionen ausgehend vom Rohstoff MeOH dargestellt.

(HyCOOH  HCOOCH; CHy(CH,),-OH (CHy)yC-0-CH, CHyCl  CHyNH, (CHa)NH, (CHy)N

+C0 +(0 +nCO/H, +H,C=CICHy), +HCI +NH
(catalyst) (catalyst) (catalyst) (catalyst)

3

acid ja(id

) H,(Ag)
+H 2
Acrylic Terephthalic 04 \ H,0 or

(catalyst) +0,(Mo)
i H (oochoom ¢ HyC-0-CH; H,C=CH HCHO
H,=C- 3 3 00X bl Ly ML sty
CH,=C-COOCH, H,C0 E 0CH, H,C=CHCH,

Abbildung 5-1: Mégliche Synthesewege ausgehend von Methanol als Rohstoff [47]

Die mengenmaRig wichtigsten Syntheseprodukte in absteigender Reihenfolge sind
Formaldehyd, Methyl-tert-butylether (MTBE), Essigsdure, Methylmetacrylat, Methylamin und
Dimethylterephthalat. Etwa 38 % des weltweiten Methanolbedarfs fliet in die
Formaldehydproduktion, 20 % in die Produktion von Methyl-tert-butylether und 11 % in die
Essigsaureproduktion.

5.1.1.1 Gewinnung von Methanol

Die Herstellung von Methanol erfolgt grof3technisch ausschlieZlich durch katalytische
Umwandlung von Synthesegas. Die Bildung von Methanol kann mit folgenden
Gleichgewichtsreaktionen (siehe Gleichung (5-1) bzw. Gleichung (5-2)) beschrieben werden.

CO + 2 H, = CH;0H AHz00x = —90,77 k] mol ™! (5-1)

CO, + 3 H, = CH;0H + H,0 AHag0x = —49,16 k] mol ™1 (5-2)

Die inverse Wasser-Gas-Shiftreaktion Uberlagert die methanolbildenden Reaktionen
entsprechend nachstehender Reaktionsgleichung (Gleichung (5-3)).

CO, + H, = CO + H,0 AHsg0 = 41,2 k] mol ™1 (5-3)
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Nach dem Prinzip von Le Chatelier nimmt die Ausbeute an MeOH mit erhéhtem Druck und
reduzierter Temperatur zu. Bestimmt durch den Betriebsdruck wird zwischen den folgenden
drei Verfahren unterschieden:

- Hochdruckverfahren (300 — 350 bar, 320 - 380 °C, ZnO/Cr,0s-Katalysator)
- Mitteldruckverfahren (100 — 150 bar, 230 - 260 °C, CuO-ZnO-Cr,0s-Katalysator)
- Niederdruckverfahren (50 — 100 bar, 240 - 260 °C, CuO-ZnO-Al,O3-Katalysator)

5.1.1.2 Physikalische Eigenschaften Methanol

MeOH ist eine farblose, brennbare und polare Flissigkeit. Es ist leichtentziindlich und z&hlt
zur Gruppe der giftigen Stoffe. MeOH ist l6slich in H,O, Alkoholen, Estern und den meisten
organischen Losungsmitteln. In Fetten und Olen ist MeOH begrenzt 16slich. Die Polaritat des
primaren Alkohols ermdglicht das Lésen von anorganischen Verbindungen (Salzen). Die
wichtigsten physikalischen Eigenschaften sind in Tabelle 5-1 beschrieben.

Tabelle 5-1: Stoffeigenschaften Methanol

Summenformel CH5;OH
CAS Nummer 65761
Molekulargewicht 32,042 | gmol®
Dichte bei 25 °C 0,7866 | gcm®
Siedepunkt bei p = 1 atm 64,7 °C
Viskositat bei 25 °C
Flussigkeit 0,5513 | mPas
Dampf 9,6810° | mPas
Flammpunkt (DIN 51755) 15,6 °C

5.1.2 Essigsaure

Die jahrliche Essigsaureproduktion betragt weltweit Gber 7 Millionen Tonnen. HOAc dient als
Rohstoff in der Vinylacetat- und Essigsaureanhydridherstellung. Vinylacetat wird zu
Latexemulsionen weiterverarbeitet, die in Farben, Papierbeschichtungen und in der
Behandlung von Textilien Verwendung finden. Essigsdureanhydrid wird in Herstellung von
Textilfasern auf Celluloseacetatbasis, Zigarettenfiltern und Kunststoffen aus Cellulose
eingesetzt.

5.1.2.1 Gewinnung von Essigséure

Die Carbonylierung von Methanol ist das bevorzugte Herstellungsverfahren und deckt 60 %
des weltweiten Verbrauches an synthetischer HOAc ab. Die Reaktion ist in Gleichung (5-4)
dargestellt.

CH,OH + CO = H;C — COOH (5-4)
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Das von BASF erstmalig im Jahr 1960 entwickelte grof3technische Verfahren zur Herstellung
von HOAc verwendet einen Kobalt(ll)-lodid-Katalysator. Die Reaktion wird bei einer
Temperatur von 250 °C durchgefiihrt und der Betriebsdruck betragt 680 bar. Die Ausbeute
bezogen auf Methanol liegt bei 90 %. 1966 wurde von Monsanto ein Verfahren zur
Carbonylierung auf Basis eines Rhodium(l)- bzw. Rhodium(lll)-Komplexes, mit lodid als
Promoter, entdeckt. Die Selektivitdat bezogen auf Methanol betrdgt mehr als 99 %. Die
Carbonylierung erfolgt bei moderaten Prozessbedingungen (Druck 30 - 60 bar, Temperatur
150 - 200 °C). Die Lizenzrechte fur dieses Verfahren wurden 1986 von BP Chemicals
gekauft. Im Jahr 1995 wurde ebenfalls von BP ein neuartiges Verfahren mit dem Namen
Cativa™  eingefilhrt. Der Einsatz eines Iridium-lodid-Katalysators  erbrachte
Kostenreduktionen in der Gréf3enordnung von 20 % [48].

1

f—3» AcOH
Product

MeOH I
. Catalyst recycle
stream \ J L ),

Reactor Flash Drying Heavy ends

tank column column
(propionic acid by-product)

Abbildung 5-2: Vereinfachtes Flie3bild einer Essigsaureanlage [48]
5.1.2.2 Physikalische Eigenschaften Essigsaure

Wasserfreie Essigsaure (Eisessig) ist eine klare, farblose, korrosive Flissigkeit, die einen
stechenden Geruch aufweist. Essigsaure ist mit Wasser, Alkoholen, Ethern vollstandig
mischbar. Eisessig zahlt mit einem pKs-Wert von 4,77 zu den schwachen Sauren und ist
stark hygroskopisch. In der Gasphase liegt die Essigsaure gemafR Abbildung 5-3 als
Monomer und Dimer vor.

j\ O--H—O

— W /

< H,C—< CH
2 H,C~ “OH 3 O—H--(§ 3

Abbildung 5-3: Dimerisierung zu einem zyklischen Dimer [47]

In der Flussigphase liegt die Essigsaure als Monomer, dihydratisiertes Dimer (Abbildung 5-4)
oder als zyklisches Dimer vor. Mit steigender Temperatur verschiebt sich das Gleichgewicht
in Richtung des Monomers. Bei einem Massenanteil von mehr als 95 Gew.% liegt die
Essigsaure vorwiegend als zyklisches Dimer vor.

40



Material und Methoden

O--H—OH
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Abbildung 5-4: Dimerisierung zu einem dihydratisierten Dimer [47]
Die wichtigsten physikalischen Eigenschaften sind in Tabelle 5-2 dargestellt.

Tabelle 5-2: Stoffeigenschaften Essigséaure [47]

Summenformel CH5;CO3H

CAS Nummer 64-19-7
Molekulargewicht 60,05 gmol™
Dichte bei 25 °C 1,048 gcm?
Siedepunkt bei p = 1 atm 118,1 °C
Schmelzpunkt 16,7 °C
Viskositét bei 25 °C 10,97 mPas
Flammpunkt (DIN 51755) 57 °C

5.1.3 lonenaustauscherharz Amberlyst® 15

Beim verwendeten Amberlyst® 15 handelt es sich um ein stark saures, makropordses
Kationenaustauscherharz. Ein Copolymer aus Styrol-Divinylbenzol bildet die unl6sliche,
guervernetzte Polymermatrix. Der Grad an Quervernetzung beeinflusst signifikant die
Quellungseigenschaften des Harzes in Losung. Durch Zugabe von Schwefel- bzw.
Chlorschwefelsdure  erfolgt die  Implementierung der  Sulfonsauregruppen im
Polymergrundkdrper. In Abbildung 5-5 ist der chemische Aufbau des
lonenaustauscherharzes Amberlyst® 15 dargestellt. Es findet aufgrund seines stark sauren
Verhaltens verstarkt in Veresterungs-, Veretherungs- und Hydratisierungsreaktionen
Verwendung.

.
NS04H SO;H

Abbildung 5-5: Aufbau lonenaustauscherharz Amberlyst® 15

HO5S

Die wichtigsten physikalischen Eigenschaften des lonenaustauscherharzes sind in Tabelle
5-3 zusammengefasst.
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Tabelle 5-3: Physikalische Eigenschaften lonenaustauscherharz Amberlyst® 15

Sauredquivalente ca. 4,7 | eqg”
Schiittdichte 770 glt
Spezifische Oberflache 53 |m°g*
Spezifisches Porenvolumen 0,4 ml g™
Mittlerer

) 698 pum
Partikeldurchmesser
Mittlerer Porendurchmesser 300 A

5.2 Analytik

Die Analyse der Flissigkeitsproben erfolgte im Zuge dieser Dissertation priméar durch
Gaschromatopgraphie.

5.2.1 Gaschromatographie

Die Gaschromatographie (GC) ist ein Trennverfahren bei dem eine gasférmige Probe
aufgrund von stoffspezifischen Verteilungsgleichgewichten zwischen zwei Phasen
aufgetrennt wird. Man unterscheidet zwischen mobiler und stationarer Phase. Die Trennung
findet innerhalb einer Saule statt, wobei die mobile Phase durch die chromatographische
Saule stromt und die stationare Phase immobilisiert vorliegt. In der Gaschromatographie ist
die mobile Phase gasférmig (z.B.: He, N», H,) und ist gleichbedeutend dem Tragergas. Die
zu analysierende Probe muss thermostabil sein, um unzerstort verdampft werden zu kénnen.
Bei den zu untersuchenden Substanzen handelt es sich primar um Gase oder Dampfe von
leicht flichtigen Verbindungen. In der Gaschromatographie wird zwischen gepackten Saulen
und Kapillarsaulen unterschieden. Bei gepackten Saulen besteht die stationdare Phase aus
festen pordsen Teilchen (Kieselgur, dp =150 -250 ym), welche flir unterschiedliche
Trennprobleme adaptiert werden.

Die stationdre Phase ist bei der Kapillar-GC an der Kapillarinnenwand angebracht und kann
z.B. als immobilisierter Flissigkeitsfilm vorliegen. Die Saule selbst besteht aus hochreinem
Quarzglas (Fused-Silica-Kapillare).

Aus den Kombinationsméglichkeiten des Aggregatszustandes der Phasen, welche in einer
Saule verwendet werden kdnnen, ergibt sich eine weitere Unterteilungsmaoglichkeit:

. Gas-Fest-Chromatographie
. Gas-Flissig-Chromatographie

Die Gas-Fest-Chromatographie (GSC: gas solid chromatography) findet vorwiegend bei der
Analyse von Gasen Anwendung.

In der  Gas-Flussig-Chromatographie (GLC: gas liquid chromatography) liegt das
Tragermaterial von einer dinnen Flissigkeitsschicht benetzt, impréagniert oder mit dieser
chemisch verbunden vor. Diese Anordnung eingebettet in Kapillarsdulen entspricht dem
Stand der Technik in der Gaschromatographie. Gepackte Saulen weisen allgemein einen
vernachlassigbaren Marktanteil auf.
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5.2.1.1 Aufbau eines Gaschromatographen

Abbildung 5-6 zeigt den prinzipiellen Aufbau eines Gaschromatographen. Die zu
analysierende Probe wird Uber ein Injektionssystem auf die Saule aufgegeben. Das inerte
Tragergas dient dem Transport des gasférmigen Analyten. Die Saule befindet sich innerhalb
eines Saulenofens. Wahrend der Analyse kann die Ofentemperatur Uber ein
Temperaturprogramm geandert werden, um die Auftrennung durch die Saule zu verbessern.
Am Ende der Saule ist ein Detektor zur quantitativen Bestimmung der Komponenten
angebracht.

Probe Injektorheizung

Injektions-
spritze

Saulen- | petektor
ausgang
Septum —‘

Kapillar-

Druck- .
Trennsaule

w0
(1]
2
(]
_@
‘©
reglung =
[ ,_\_I—
—A—O0———(])
Srémungs- Splitter
regler ' Chromatogramm/
M . | Datenverarbeitung
Waste Saulenofen

Abbildung 5-6: Prinzipieller Aufbau eines Gaschromatographen [49]

Tragergas

5.2.1.2 Injektionssysteme

Die in der Kapillargaschromatographie kleinen Injektionsvolumina werden durch ein
Splitinjektionssystem realisiert. In Abbildung 5-7 ist der prinzipielle Aufbau eines
Injektionssystems dargestellt. Durch das Septum an der Oberseite des Injektors, welches die
Trennung von Umgebungsluft und Verdampfungskammer gewdhrleistet, wird die zunéchst
flissige Probe in den Injektor beférdert. Innerhalb des Injektors befindet sich ein
Insertréhrchen (Liner). An der heil3en Innenflache des volumsminimierten Liners findet eine
mdoglichst rasche Verdampfung der Probe statt. Der Tréagergasstrom setzt sich bei
Splitbetrieb aus dem Septumspulstrom, dem Splitstrom und dem Saulenstrom zusammen.
Durch den Septumspiilstrom (ca. 1-2 mlmin®) werden verdampfte Septumbestandteile
ausgetragen, um den Injektor sauber zu halten. Der Splitstrom (Auslass) entfernt im
Splitbetrieb den Grof3teil der Probe, sodass nur ein Bruchteil der verdampften Probe auf die
Saule aufgebracht wird.
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Abbildung 5-7: Splitlose Injektion (links), Splitinjektion (rechts)
5.2.1.3 Séaulen und stationare Phasen

Kapillarsdulen weisen charakteristische Innendurchmesser von ca. 100 - 800 ym und eine
Lange von bis zu 100 m auf. In Abbildung 5-8 ist der geometrische Aufbau einer
reprasentativen Kapillarsdule dargestellt. Die Kapillare selbst besteht aus hochreinem
Quarzglas (Fused Silica), das von einer schitzenden Polyimidschicht umgeben ist. In
Abbildung 5-9 sind drei unterschiedliche Typen von Kapillarsaulen dargestellt.

KapillarauBenwand mit Polyimid

Fu\sed—SiIica—KapilIare

N

L S g r S L e e “oile

¢ =+ .”. - -
100-800 ym 1.0, 1r49ergas-FluB_

stationdre Phase
(0,1-0,5 pum dick)

Abbildung 5-8: Querschnitt einer GC-Kapillarsaule (links) und eine gewendelte Kapillarsaule
(rechts) [49]

A) Wandbeschich- B) Kapillare mit C) Kapillare mit beschich-

tete Kapillare mit aktiven Trager- teten (fllissigen) Trager-

"Fllissigkeitsfilm" material an der material an der Kapillar-
Kapillarwand wand

(gas-liquid) (gas-solid) (gas-liquid)

KapillarauBenwand (Fused-Silica mit Polyimid ummandelt)

Abbildung 5-9: Unterschiedlich beschichtete Kapillarsédulen [49]
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Bei Variante A) ist die Innenflache der Kapillare mit einem Flissigkeitsfilm benetzt und bildet
die stationdre Phase (WCOT-Kapillare: wall coated open tubular column). Diese Variante
findet in der GLC (gas liquid chromatography) Anwendung. Variante B) und Variante C)
stellen Schichtkapillarsaulen (B: PLOT-Saulen: porous layer open tubular column; C: SCOT-
Saulen: support coated open tubular column) dar. Bei Variante B liegt eine feste stationare
Phase vor. Bei Variante C befindet sich festes, mit Flussigkeit beschichtetes Tragermaterial
an der Kapillarinnenwand. Die SCOTT-Saulen zahlen somit zur Gruppe der GLC.

5.2.1.4 Saulenofen

Die gaschromatographische Auftrennung zeigt eine signifikante Temperaturabhéngigkeit. Mit
zunehmender Temperatur reduziert sich die Retentionszeit und das Peakprofil wird
schmaler. Die Gefahr des Auskondensierens von schwererfliichtigen Komponenten sinkt mit
steigendem Temperaturniveau. Die besten Trennergebnisse in der Gaschromatographie
werden erzielt, wenn man mit niedrigen Temperaturen beginnt und diese zunehmend erhoht.
Es wird ein Optimum zwischen chromatographischer Auflésung und reduzierter Analysenzeit
realisiert. Das Temperaturprogramm richtet sich nach dem jeweils vorliegenden
Trennproblem.

In Abbildung 5-10 ist das in dieser Dissertation entwickelte Temperaturprogramm des
Saulenofens, zur Auftrennung des MeOAc/MeOH/HOACc/H,O-Gemisches dargestellt. Es wird
zuerst eine Temperatur von 40 °C fir 2 min gehalten. Anschliel3end wird die Temperatur mit
einer Rate von 15 °C min™ erhoht, bis eine Temperatur von 150 °C erreicht wird. Diese wird
gehalten, bis die Gesamtanalysenzeit von 15 min erreicht ist.
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Abbildung 5-10: Temperaturprogramm zur Analyse des MeOAc/H,O/MeOH/HOAc-Gemisches
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5.2.1.5 Detektoren

In der Gaschromatographie unterscheidet man zwischen konzentrations- und
massenstromempfindlichen Detektoren. Warmeleitfahigkeitsdetektoren zahlen zur erst
genannten Gruppe, das Signal ist proportional zur vorliegenden Konzentration der zu
analysierenden Komponente im MeRvolumen. Flammenionisationsdetektoren zahlen zu der
Gruppe der massenstromempfindlichen Detektoren. Das Signal ist dem Massenstrom
proportional.

5.2.1.5.1 Flammionisationsdetektor

Der Flammionisationsdetektor (FID) z&hlt zu den verbreitetsten Detektoren in der
Gaschromatographie. Die Vorzige dieses Detektors liegen in den erzielbaren
Nachweisgrenzen (1 ng), der Robustheit und seinem ausgedehnten linearen Analysebereich.
Aus Abbildung 5-11 ist der grundsatzliche Aufbau eines Flammionisationsdetektors

ersichtlich.
/ % Sammel-
anmmmm: elektrode

Kathode
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Abbildung 5-11: Aufbau Flammionisationsdetektor FID

Eine Wasserstoff/Luft-Flamme entsteht am Ausritt einer Flammenduse. Wird reiner
Wasserstoff verbrannt, bilden sich lediglich Radikale, aber keine lonen (geringer
Grundionisationsstrom). Liegen im Tragergasstrom organische Analyten vor, welche eine
C-C- oder C-H-Bindung aufweisen, werden Radikale und eine signifikante Menge an lonen
gebildet Die Flammendise fungiert als Anode, der eine Sammelelektrode (Kathode)
gegenuberliegt. Der durch die lonen erzeugte Strom lasst auf den Massenstrom an Analyten
schlieen und bildet die Detektionsgrundlage.

5.2.1.5.2 Warmeleitfahigkeitsdetektor

Das Messprinzip des Warmeleitfahigkeitsdetektors (WLD bzw. TCD: thermal conductivity
detector) basiert auf Differenzen in der Warmeleitfahigkeit zwischen dem reinem Tragergas

und der Gasmischung aus Trégergas und dem Analyten. Der prinzipielle Aufbau des
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Detektors kann Abbildung 5-12 entnommen werden. Der WLD besteht aus einer Mess- und
einer Vergleichszelle, welche in einem thermostatisierbaren Metallblock eingebettet sind.

Tragergas E’Z/ WWWTWWWWW) MeB-
plus Analyte 7 JUULALIALUALIHTT zelle (MZ)

= Vergleichs-
Tragergas wmm&\m) O zelle (VZ)

Hitzdraht

Abbildung 5-12: Warmeleitfahigkeitsdetektor WLD

Innerhalb der Zellen befinden sich spiralférmige Platin- oder Wolframheizdrahte, die zu einer
Wheatstone’schen Briickenschaltung verbunden sind. Der elektrische Widerstand der Drahte
ist temperaturabhangig. Die Drahte werden gleich einer Widerstandsheizung betrieben. Die
Temperatur der Heizwendeln steht in direkter Abhangigkeit zur Warmeleitfahigkeit des
durchstromenden Gases. Die Vergleichszelle weist einen konstanten Temperaturwert auf, da
nur reines Tragergas die Zelle passiert. Anderungen der Warmeleitfahigkeit in der Messzelle
grinden sich im Zusatz von Analyten. Die resultierenden Temperaturunterschiede erzeugen
einen Spannungsunterschied, der die Bestimmung der Analytkonzentration ermdglicht.
Aufgrund ihrer ausgepragten Warmeleitfahigkeit und der erhéhten Nachweisempfindlichkeit
kommen ausschlieBlich Helium oder Wasserstoff als Tragergas zur Anwendung. Generell
weist der WLD eine mittlere Empfindlichkeit auf, die minimale Nachweisgrenze liegt bei 1 ug
und ist somit um drei Zehnerpotenzen hoher als jene des Flammionisationsdetektors. Der
WLD ermdglicht im Gegensatz zum FID die Detektion von H,O.

5.2.2 Messgerate und Methoden in der GC-Analyse

Bei dem zur Durchfiihrung der gaschromatographischen Analyse verwendeten Gerat handelt
es sich um ein Shimadzu GC-2010 Plus (siehe Abbildung 5-13). Dieses ist mit dem
Autosampler AOC-20s und dem Injektor AOC-20i ausgestattet. Durch den Kryostaten Lauda
ecoline RE 104 wird die Temperatur innerhalb der Probengeféal3e konstant auf einem Wert
von 5 °C gehalten. Dies dient der Gewdhrleistung gleichbleibender Bedingungen. Liegt ein
reaktionsfahiges Probengemisch vor, wird durch die Herabsetzung des Temperaturniveaus
eine signifikante Reduktion der Reaktionsrate entsprechend der Arrhenius-Gleichung
erzwungen.
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Abbildung 5-13: GC Shimadzu GC-2010 Plus mit Autosampler AOC-20s, Injektor AOC 20i und
Kryostat Lauda ecoline RE 104

Bei der Saule handelt es sich um eine gepackte Quarzglaskapillarsdule (SUPEL-Q™ Plot
fused silica capillary column), welche eine Lange von 30 m bei einem Durchmesser von
0,53 mm hat. Die mittlere Schichtdicke betragt 30 ym. Zur Detektion sind ein
Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD, TCD) und ein Flammionisationsdetektor (FID) in Serie
geschaltet, wobei aufgrund der Probenzerstérung der FID-Detektor am Ende der Abfolge
positioniert ist. Die Betriebsparameter der einzelnen Segmente sind in Tabelle 5-4,

Tabelle 5-5 und Tabelle 5-6 zusammengefasst.

Tabelle 5-4: Betriebsparameter Splitter

Tragergase He -
Temperatur 240 °C
Druck 21,3 kPa
Gesamtfluss 139,8 | mimin*
Spiilfluss 3 ml min™
Split Verhaltnis 30 -

Tabelle 5-5: Betriebsparameter Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD, TCD)

Temperatur 280 °C
Sampling Rate 40 ms
Strom 70 mA
Makeup-Fluss 8 ml min™*

Tabelle 5-6: Betriebsparameter Flammionisationsdetektor (FID)

Temperatur 280 °C
Sampling Rate 40 ms
Makeup-Fluss 30 | mimin®
H, Fluss 40 ml min™
Luft-Fluss 400 | mlmin®
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5.3 Pervaporation

5.3.1 Methylacetat

5.3.1.1 Synthesereaktion

Allgemein reagieren Carbonsauren in Gegenwart von Sauren mit Alkoholen zu Estern, diese
Reaktion bezeichnet man als Veresterung. In der Methylacetatsynthese reagiert HOAc mit
MeOH zu MeOAc und dem Nebenprodukt H,O ( Gleichung 5-5).

CH;COOH + CH;0H = CH;COOCH; + H,0 (5-5)

Veresterungen sind Gleichgewichtsreaktionen, die Rickreaktion wird Hydrolyse genannt. Die
Veresterungsreaktion zur Synthese von MeOAc ist kinetisch gehemmt. Das
Reaktionsgleichgewicht stellt sich bei einer Reaktionstemperatur von 40 °C nach 49 Tagen
ein [6].

Der Mechanismus der saurekatalysierten Veresterung, der einer nucleophilen Substitution
entspricht, wurde durch Experimente mit *O-markierten und **C-markierten Molekiilen
vollstandig untersucht. Der komplette Mechanismus ist in Abbildung 5-14 dargestellt.

0 OH OH H
(1)R—< +HY —— R% @) R—< + ROH — R+o+
OH OH OH 'R

OHH

H H
N/
OH O
(3) R—|—O+ _ R+OR +H" @) R+ OR+ H' = R~|—0R
OH OH

H H
Ny OR OR OR
(5)R+UR= R—< + H,0 (6)R—< _— R—<
OH OH OH 0

Abbildung 5-14: Reaktionsmechanismus Methylacetatsynthese ausgehend von MeOH und
HOACc [50]

Bei den Teilschritten (1), (3), (4) und (6) handelt es sich um S&ure-Base-Reaktionen und
somit um schnelle Protonen-Ubertragungen. Die isoliert dargestellten Protonen sind durch
eine Lewis-Base solvatisiert. Eine der sauerstoffhaltigen Komponenten MeOH bzw. H,O sind
im Falle der Methylacetatsynthese dafiir verantwortlich. Die Schritte (2) und (5) sind in der
dargestellten Reaktionsabfolge geschwindigkeitsbestimmend, da die Bildung bzw. das
Brechen von C-O-Bindungen eine erhdhte Aktivierungsenergie aufweisen. Der von Stufe (6)
ausgehende Umkehrprozess entspricht der sédurekatalysierten Hydrolyse eines Esters [50].
Die Formulierung der Gleichgewichtskonstante K fur die Synthese von MeOAc ergibt sich
entsprechend Gleichung (5-6).
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Ka = MeOAc " aH,0 (5-6)

AHOAc " AMeOH

Wie in Kapitel 4.3.2 dargestellt, kann aus den Gibbschen Standardbildungsenthalpien die
Gibbssche Standardreaktionsenthalpie ermittelt werden. Dies bildet die Grundlage zur
Berechnung der Gleichgewichtskonstante gemaf Gleichung (5-7).

£\
Agg = zvi Agg,; = —RTZ In <f—g) = —RTInK (5-7)
i

In Tabelle 5-7 sind die Gibbsschen Standardbildungsenthalpien fur die Methylacetatsynthese
wiedergegeben. Fir die Methylacetatsynthese ergibt sich eine molare Gibbssche
Standardreaktionsenthalpie AQR° von -8,99 kJ mol?, dies entspricht einer
thermodynamischen Gleichgewichtskonstante Ka von 37,6 bei Standardbedingungen.

Tabelle 5-7: Molare Gibbssche Standardbildungsenthalpien der Reaktionsteilnehmer in der
Methylacetatsynthese [51]

T H,O MeOH MeOAc HOAc
°C kJ mol? kJ mol* kJ mol* kJ mol*
25 -237,1 -166,6 -328,39 -389,9

Ausgehend von den Standardreaktionsenthalpien der einzelnen Reaktionsteilnehmer kann
unter Anwendung des Satzes von Hess die Standardreaktionsenthalpie der
Methylacetatsynthese bestimmt werden. Die Standardreaktionsenthalpien der einzelnen
Komponenten sind Tabelle 5-8 zu entnehmen.

Tabelle 5-8: Molare Standardreaktionsenthalpien der Reaktionsteilnehmer in der

Methylacetatsynthese [51]

T H,O MeOH MeOAc HOACc

°C kJmol* | kImol* | kIJmol* | kJmol*

25 -285,8 -239,2 -445,9 -484,3
Veresterungsreaktionen sind exotherme Reaktionen, die Warmetdonung bei der

Methylacetatsynthese betréagt -8,2 kJ mol™. GeméaR van’t Hoff (Gleichung (4-28)) verschiebt
sich das Reaktionsgleichgewicht mit zunehmender Temperatur in Richtung der Edukte.
MeOAc bildet Tiefsiedeazeotrope mit dem Nebenprodukt H,O und dem Edukt MeOH. In
Abbildung 5-15 ist das Dampf-Flissig-Gleichgewicht der binaren Gemische MeOAc/H,0O und
MeOAc/MeOH dargestellt. Bei atmosphéarischem Druck liegt das Azeotrop MeOAc/H,O bei
einem Molanteil an MeOAc von 90 Mol%,der Siedepunkt dieses Azeotrops betragt 55,9 °C.
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Abbildung 5-15: Dampf-Flissig-Gleichgewicht. MeOAc/H,O bzw. MeOAc/MeOH,
Aktivitatskoeffizientenmodell: NRTL, p =1 atm [52],[53]

Im azeotropen Punkt weist das Gemisch MeOAc/MeOH einen Molanteil an MeOAc von
65 Mol% auf. Der atmospharische Siedepunkt des Tiefsiedeazeotrops MeOAc/MeOH betragt
53,5 °C.

5.3.1.2 Eastman-Kodak Verfahren

Am 6. Marz des Jahres 1984 wurde von den Erfindern Viktor H. Agreda und Lee R. Partin ein
Patent zur Produktion von Methylacetat mittels Reaktivdestillation eingereicht [1]. Das
Verfahren ist als Eastman-Kodak Verfahren bekannt und entspricht aktuell dem Stand der
Technik in der Methylacetatsynthese (Abbildung 5-16). Die Produktion von hochreinem
MeOAc basiert auf der Veresterung von Eisessig mit MeOH. Der Eisessig ist Reaktand und
zugleich Extraktionsmittel. Der Prozess gewahrleistet einen Gegenstrombetrieb der Edukte
Eisessig und MeOH in der Reaktivdestillationskolonne. Der gro3e Umsatz von MeOH und
HOAc zur Erzeugung von hochreinem MeOAc, basiert auf der Gegenstromfiihrung von
Reaktanden und Produkten. Entsprechend wird Eisessig (Wassergehalt kleiner als
0,5 Gew.%) am oberen Ende der Kolonne (3), MeOH im unteren Bereich der Kolonne (5)
aufgegeben.
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Abbildung 5-16: Vereinfachtes Verfahrensfliebild des Eastman-Kodak Verfahrens zur MeOAc-
Herstellung (links) bzw. Darstellung der Prozessstrome und Zonen der
Hauptkolonne

Die Reaktanden werden in der Kolonne umgesetzt, simultan dazu erfolgt die Einstellung des
Dampf-Flussig-Gleichgewichtes. Aufgrund der erhéhten Flichtigkeit von MeOAc im Vergleich
zu den anderen Komponenten, verdampft vermehrt MeOAc. Durch das Eingreifen in das
Reaktionsgleichgewicht wird der Umsatz auf jedem Trennboden erhéht. Das innerhalb der
Kolonne entstehende Azeotrop MeOAc/H,O wird durch den als Extraktionsmittel
fungierenden Eisessig gebrochen. Das Entfernen von MeOH aus dem Tiefsiedeazeotrop
MeOAc/MeOH erfolgt Uber die Reaktion von MeOH mit dem Eisessig. Die beiden
Eduktstrome weisen naherungsweise ein stdchiometrisches Verhaltnis von 1 auf. Die
homogene Katalyse wird durch die Zufuhr von Schwefelsdure (7) realisiert. Innerhalb der
Kolonne wird ein intensiver Phasenkontakt gewahrleistet Am Kopf der Kolonne wird
kontinuierlich MeOAc (31) abgezogen, am Boden der Kolonne wird kontinuierlich H,O (28)
aus der Kolonne gefiihrt. Die Reaktivdestillationskolonne wird in vier Zonen unterteilt, welche
in Abbildung 5-16 dargestellt sind.

1.) MeOH-Wasser-Stripping-Zone (33)

2.) Reaktivdestillationszone (35)

3.) Extraktionszonen (37)

4.) MeOAc-Essigséaure-Rektifikationszone (39)

Die Reaktivdestillationszone weist zwischen 30 - 45 Bdden auf. Fiur die MeOH-H,O-
Stripping-Zone, die Extraktionszone und die MeOAc-Rektifikationszone werden gemal dem
vorliegenden Patent jeweils 10 Boden empfohlen. Der fur dieses Verfahren eingesetzte
Katalysator ist Schwefelsaure (95 - 98 Gew.% in wassriger Losung). Die Dosierung wird in
diesem Patent mit 1 kg Schwefelsdure fur 100 kg Eisessig-Feed festgelegt. Aufgrund der
Korrosionswirkung der Schwefelsdure wird die Sumpfheizung bevorzugt durch eine

52



Material und Methoden

Direktbeheizung mittels Wasserdampf (9) realisiert. Um das Temperaturniveau und somit die
Korrosion zu reduzieren besteht die Mdglichkeit MeOH im Uberschuss zuzugeben. Das
Bodenprodukt aus MeOH und H,O kann in einer zuséatzlichen Kolonne, welche bei
geringerem Druck betrieben wird, in die Reinkomponenten zerlegt werden. Der Betriebsdruck
fur die Reaktivdestillationskolonne liegt zwischen 1 -2 atm. Die minimal erforderliche
Verweilzeit ist eine Funktion des Katalysators, der Katalysatorkonzentration und der Anzahl
an Boden. Die von den Autoren empfohlene Verweilzeit betragt 2,4 h. Die erhohte
Verweilzeit wird durch die geometrische Ausfuihrung der Kolonnenbdden realisiert. Die in der
Reaktivdestillationszone verwendeten Glockenbdden weisen hohe Ablaufwehre, einen
groBen Einlassquerschnitt, sowie einen hochgezogenen Steiger (Riser) auf. Das
Rucklaufverhaltnis liegt im Bereich von 0,8 bis 3, unterhalb eines Rucklaufverhéltnisses von
2 verringert sich der Umsatz signifikant. Mittefllichtige Verunreinigungen kdnnen uber die
Feedstrome in die Kolonne gelangen bzw. entstehen aus der Reaktion von Verunreinigungen
mit Reaktanden. Sie akkumulieren bevorzugt im oberen Bereich der Reaktionszone und
innerhalb der Extraktionszone. Bei den besagten Verbindungen handelt es sich
beispielsweise um Methylpropionat, Methylbutyrat und Isopropylacetat. Diese Komponenten
weisen einen hdheren Siedepunkt als MeOAc auf. Die Bildung von Tiefsiedeazeotropen
untereinander bzw. mit H,O erhdht den Partialdruck. Liegen diese Komponenten in einer
wasserhaltigen Flussigphase vor, besitzt beispielsweise Methylpropionat eine hohe Aktivitat.
Durch die Akkumulierung innerhalb der Kolonne reduziert sich das verfiigbare Volumen fir
den Reaktions- und den Extraktionsbereich. Die Folgen sind eine geringere Umsetzung und
ein Anstieg des Wassergehaltes im Produkt. Durch das Abziehen eines dampfférmigen
Seitenstromes (11) auf Hohe des oberen Reaktionsbereiches koénnen die Mittelsieder
abgezogen werden. Der Seitenstrom besteht primar aus MeOAc und Eisessig. Zudem
befinden sich darin die akkumulierten mittelflichtigen Komponenten, sowie MeOH und H,0,
die als Azeotrope vorliegen kénnen. Der Dampf wird Uber ein Metallsieb (12) gefiihrt, um
Schwefelsdurespray (13) abzutrennen. Der von Schwefelsdure befreite Dampf (14) wird
anschliel3end in einer ersten Seitenkolonne (15) aufgetrennt. MeOAc, dessen Azeotrope und
die mittelflichtigen Komponenten werden tber den Kopf der Kolonne (18) abgezogen. Das
am Sumpf der Kolonne anfallende Essigsaure-Wasser-Gemisch (17) wird in die
Hauptkolonne zurtickgefuihrt. Das Kopfprodukt (18) wird einer zweiten Seitenkolonne (19)
zugefihrt, bei der am Kopf (21) MeOAc und dessen Azeotrope und am Sumpf (23) die
mitteflichtigen Komponenten abgetrennt werden. Das Kopfprodukt wird der Kolonne
wiederum zugegeben. Um die Verweilzeit in der Kolonne zusatzlich zu den angepassten
Glockenbdden zu vergrof3ern, wird ein Teilstrom (24) der Reaktionsmischung Uber einen
Reaktor (25), der eine zusétzliche Verweilzeit von einer Stunde gewahrleistet, geleitet. Der
Reaktor wird im Bereich zwischen der Reaktionszone und des MeOH-H,O-Stripping-
Bereiches positioniert. Die Ruckfuhrung des umgesetzten Gemisches erfolgt Uber zwei
getrennte Seitenstrome (26, 27). Durch die Implementierung des zusatzlichen Reaktors,
kann der Umsatz an HOAc um 1 % gesteigert werden.

Im Jahre 1990 wurde von den Erfindern Victor H. Agreda und Ronnie D. Lilly ein weiteres
Patent zur Erzeugung von hochreinem MeOAc vertffentlicht [54]. Die Grundkonfiguration ist
gleich zum bestehenden Patent, es wird jedoch anstatt Eisessig allein, eine Mischung aus
Eisessig, Sdureanhydrid und einem salzlosen Katalysator (z.B. Schwefelsdure) zugegeben.
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Die Schwefelsaure wird mit einem Massenanteil von 0,05 - 0,5 Gew.% bezogen auf den
Feedstrom (3) zugegeben. Essigsaureanhydrid wird mit einem Massenanteil von
0,1 -1 Gew.% bezogen auf die zugegebene Essigsaure eingesetzt. Die erzielbare Reinheit
an MeOAc im Destillat kann dadurch auf bis zu 99,7 Gew.% gesteigert werden.

5.3.1.3 Physikalische Eigenschaften MeOAc

MeOAc (Essigsauremethylester) ist ein leichtflichtiges Losungsmittel. Die Ld&slichkeit von
MeOAc in H,O ist mit 33 Gew.% begrenzt. Mit Alkoholen und Ethern ist es vollstandig
mischbar. Aufgrund des hohen Dampfdruckes wird es in rasch trocknenden Lacken
verwendet. Weitere Anwendungsfelder von MeOAc als Ldsungsmittel, sind die
Nitrocellulose- und Acetylcelluloseherstellung. In der Produktion von Klebstoffen auf Basis
von Polyvinylacetat und Celluloid-Klebstoffen aus Filmabfallen kommt ebenfalls MeOAc zur
Anwendung. Aufgrund der geringen Viskositat dieser Verbindung wird es auch in
Lackldsungen zum Zwecke der Viskositatserniedrigung eingesetzt. In Abbildung 5-9 sind die
wichtigsten physikalischen Eigenschaften zusammengefasst [47].

Tabelle 5-9: Stoffeigenschaften MeOAc [47]

Summenformel CH3;CO,CH3

CAS Nummer 79-20-9
Molekulargewicht 74,08 gmol™*
Dichte bei 25 °C 0,924 gcm?®
Siedepunkt bei p = 1 atm 57,1 °C
Viskositéat bei 25 °C 10,97 mPa s
Flammpunkt (DIN 51755) 57 °C

5.3.2 Limitierendes Trennproblem in der Methylacetatsynthese

Die Auftrennung eines Mehrkomponentengemisches durch Pervaporation wird allgemein
durch folgende drei Faktoren bestimmt.

- Sorptionsverhalten
- Diffusionsverhalten
- Treibendes Gefélle

5.3.2.1 Sorptionsverhalten

Die Sorptionsaffinitat ist abhéngig von der Polaritdt der permeierenden Komponente und
jener der Membrantrennschicht. Eine ausgepragte Sorptionsneigung einer Komponente an
der aktiven Schicht der Membran ergibt sich, wenn die permeierende Komponente eine
ahnliche Polaritat wie die Aktivschicht der Membran aufweist. Bei Betrachtung der in der
Methylacetatsynthese vorhandenen azeotropen Gemische MeOAc/H,O und MeOAc/MeOH,
besitzen die Komponenten des letzteren Gemisches hinsichtlich der Polaritdt grofRere
Ahnlichkeiten. Beim bindren Gemisch MeOAc/H,O weist das unpolare MeOAc im Vergleich
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mit dem stark polaren Wassermolekil ein signifikant unterschiedliches Sorptionsverhalten
auf.

5.3.2.2 Diffusionsverhalten

Die bestimmende Grol3e bei der Diffusion durch eine Membran ist die MolekilgroRe. Mit
steigender Molekiilgré3e einer Komponente wird die Diffusion durch die Membran erschwert.
H,O, welches das kleinste Molekll im Reaktionsgemisch ist, weist die besten
Diffusionseigenschaften auf. MeOH ist signifikant volumindser und ist in seinem
Diffusionsverhalten dem MeOAc &hnlicher.

5.3.2.3 Treibendes Gefalle

Ein weiterer Einflussfaktor, welcher das Trennergebnis in der Pervaporation beeinflusst, ist
die stoffspezifische Triebkraft. Sie steht in direkter Abhéngigkeit zum Dampfdruck der
permeierenden Komponenten (Gleichung (4-33)). H,O weist eine geringere Fllchtigkeit als
die Tiefsieder MeOH und MeOAc auf, das treibende Gefdlle ist dadurch reduziert. Durch die
allgemein erhohte Aktivitat von H,O in der Flissigphase wird dieser Effekt abgeschwacht.

5.3.2.4 Hydrophile Membranen

Bei Verwendung hydrophiler Membranen in der Methylacetatsynthese permeieren unter
saurelimitierten Bedingungen bevorzugt H,O und MeOH durch die Membran. MeOAc wird in
der Retentatphase zuriickgehalten und aufkonzentriert. Die Auftrennung des Azeotrops
MeOAc/MeOH stellt das limitierende Trennproblem dar. MeOH hat zu H,O groRere
chemische Ahnlichkeit als zu MeOAc. Die Permeation von H,O ist bei Verwendung
hydrophiler Membranen aufgrund der ausgepragten Sorptionsaffinitat in Kombination mit
dem besseren Diffusionsverhalten (geringere Molekullgro3e) bevorzugt. Die geringere
Triebkraft wird von den zwei zuvor erwéhnten Effekten dominiert und ist nicht signifikant.

5.3.2.5 Organophile Membranen

Werden organophile Membranen fir das terndre System MeOAc/MeOH/H,O eingesetzt,
permeiert MeOAc bevorzugt durch die Membran. Die polareren Komponenten H,O und
MeOH verbleiben primar im Retentat. Bei Verwendung organophiler Membranen stellt das
Azeotrop MeOAc/MeOH den limitierenden Trennschritt dar. Die Aufkonzentrierung von H,O
in der Retentatphase ist im Vergleich zu MeOH ausgeprégter. Die signifikant reduzierte
Sorptionsneigung von Wasser aufgrund der ausgepragten Polaritat und das reduzierte
treibende Gefalle dominieren das Trennverhalten.

5.3.3 Experimenteller Aufbau der Pervaporationsanlage

In Abbildung 5-17 ist das FlieRBbild der Pervaporationsversuchsanlage dargestellt.
Abbildung 5-18 zeigt die Umsetzung des FlieRbildes im Labormal3stab.
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Abbildung 5-17: FlieRBbild der Pervaporationsanlage

Aus dem Vorlagebehéalter (500 ml-Maf3kolben) wird Uber eine Verdrangerpumpe das zu
trennende Gemisch geférdert. Die verwendete Mikrozahnringpumpe (mzr®-7255) weist
geringe Spaltweiten auf. Ein saugseitig angebrachter Filter (PorengréRe dp = 0,45 um)
verhindert, dass Partikel in den Pumpenkopf gelangen und zu Verstopfungen fiihren. Die
Pumpe fordert den Feedstrom in einen Plattenwarmetauscher, der die Einsatzmischung auf
Betriebstemperatur erwadrmt. Als Warmetrdgermedium im Heizkreislauf wird Ethylenglykol
aufgrund seines hohen Siedepunktes und der moderaten Viskositdt verwendet.
AnschlieRend gelangt der vorgewarmte Flissigkeitsstrom in das temperierte Membranmodul.
Aufgrund des Phasenwechsels der permeierenden Komponenten in der Pervaporation, wird

dem Feed die aufzubringende Verdampfungswérme entzogen. Dies resultiert in einer
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Abkuhlung. Um ein konstantes Temperaturniveau im Membranmodul zu gewahrleisten, wird
die Pervaporationseinheit tUber einen weiteren Heizkreislauf temperiert. Als Tragermedium
wird H,O verwendet. Das Retentat fliel3t nach Austritt aus dem Membranmodul durch einen
wassergekihlten Kondensator und wird in einem Becherglas gesammelt. Die Abkuhlung des
Produkstroms dient der Reduktion des Dampfdruckes, um den Fehlereintrag durch priméares
Verdunsten der leichterflichtigen Komponente zu minimieren. Der innerhalb eines
warmeisolierten Vakuumschlauches gefiihrte Permeatstrom wird tber ein Dreiwegeventil in
eine der zwei parallel angeordneten Kihlfallen geleitet und vollsténdig kondensiert. Die
doppelte Ausfuhrung der Kihlfallen dient der Trennung der instationdren Anfahrphase vom
eigentlichen Versuch. Beim Kryostaten handelt es sich um einen Badkryostaten
(LAUDA ECO SILVER RE 1050). Als Kuhlmittel wird Polydimethylsiloxan verwendet. Die
Kihlfallen sind mit einer Membranvakuumpumpe (ILMVAC) verbunden, der eine
Sicherheitswaschflasche vorgeschaltet ist. Permeat- und Feeddruck werden Uber
Nadelventile geregelt. Die Druckmessung erfolgt Uber piezoresistive Drucktransmitter
(KELLER 33 X). Die Temperatur wird widerstandbasiert (PT-100-Elemente) gemessen. Das
Prozessleitsystem ist im Programmsystem LabVIEW (National Instruments) ausgefuhrt.

Abbildung 5-18: Pervaporationsversuchsanlage im Labormafistab

5.3.4 Membranen

Bei den untersuchten Membranen handelt es sich um kommerziell erhaltliche Polymer-
Kompositmembranen. Die Membranen wurden von der Firma Sulzer Chemtech AG und vom
Helmholtz-Zentrum Geesthacht (Zentrum fur Material- und Kistenforschung GmbH) zur
Verfigung gestellt. Abbildung 5-19 gibt einen Gesamtiberblick Uber die eingesetzten
Membranen. Sie kdnnen prinzipiell in organophile und hydrophile Membranen unterteilt
werden.
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Kompositmembranen
I

Hydrophile Organophile
Membranen Membranen
Aktive Schicht: PVA Aktive Schicht: PDMS Aktive Schicht: POMS
PERVAP™ BN PERVAP™ [ PERVAP™ PERVAP™ PDMS PDMS POMS
2255-30 2255-70 2255-80 4060 04-075 04-123 05-119

Abbildung 5-19: Gesamtubersicht der hydrophilen und organophilen Membranen

Die aktive Trennschicht der drei hydrophilen Kompositmembranen, besteht aus
guervernetzten Polyvinylalkoholen. Polyacrylnitril, welches auf ein Vlies aufgebracht ist,
bildet die porose Stitzschicht. Die Membranen unterschieden sich im Grad der
Quervernetzung, die zweistellige Zahl am Ende der Membranbezeichnung gibt eine
gualitative Information dartber.

Bei den organophilen Membranen wurden Membranen mit unterschiedlichen aktiven
Schichten untersucht. Es wurden drei Membranen mit einer aktiven Schicht aus
Polydimethylsiloxan, und eine Membran, deren aktive Schicht aus Polyoctylmethylsiloxan
besteht, untersucht. Die Stitzschichten der Membranen bestehen aus Polyacrylnitril bzw.
Polyester. Die PDMS-basierte =~ Membran PERVAP™4060 wurde von der
Firma Sulzer Chemtech AG zur Verfigung gestellt. Die Membran PDMS 04-075, die
Membran PDMS 04-123 und die Membran POMS 05-119 entstammen dem Helmholtz-
Zentrum Geesthacht (Zentrum fur Material- und Kistenforschung GmbH).
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5.3.5 Membranmodul

In Abbildung 5-20 ist das zusammengebaute Membranmodul dargestellt, die Temperierung
des Moduls durch den Sekundarkreislauf ist als Gegenstrombetrieb ausgefuihrt.
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Abbildung 5-20: Zusammengebautes Membranmodul

Der chronologisch ausgefiihrte Zusammenbau des Membranmoduls ist in Abbildung 5-21

dargestellt.

Abbildung 5-21: Zusammenbau des Membranmoduls in chronologischer Reihenfolge
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Das Membranmodul besteht aus einer Grund- und einer Frontplatte, die mittels 14 M6-
Inbusschrauben kraftschlissig verbunden sind. Die Grundplatte beinhaltet den Zu- und
Ablauf des Produktstromes. Die vertikal ausgerichtete Membraneinheit wird von unten nach
oben durchstromt, um eine vollstindige Benetzung der Membran mit Flissigkeit zu
gewabhrleisten. Der Heizkreislauf, welcher ebenfalls in der Grundplatte integriert ist, wird im
Gegenstrom zum Produktfluss gefuhrt. Die Warmedubertragung erfolgt tGber eine einseitig
profilierte Kupferplatte. Das Heizmedium wird durch eine O-Ring-Verbindung gegentber der
Feedkammer abgedichtet. Eine mit parallel angeordneten Kanélen (0,3 x0,1 mm)
ausgefiihrte Edelstahlplatte bildet die Riickwand der Feedkammer. Uber zwei horizontal in
der Platte angeordnete Schlitze erfolgt der Ein- bzw. Ablauf des Feedstroms. An der
Ruckwand anliegend befindet sich ein rahmenférmiger Distanzhalter, welcher die Geometrie
des Feedraums bestimmt. Der Distanzhalter ist mit einer Nut versehen, auf die darin
eingelegte O-Ringdichtung wird die Flachmembran gelegt. Die Flachmembran trennt den
Feed- vom Permeatraum. Die aktive Schicht der Kompositmembran befindet sich feedseitig,
die pordse Stitzschicht ist zur Permeatseite hin ausgerichtet. Zwischen Frontplatte und
Membran befindet sich eine Lochplatte, welche die Membran gegen mechanische
Verformung stabilisiert. Die Frontplatte weist ein Sichtfenster auf. Der untere der beiden
frontseitig angebrachten Anschliusse dient der Druckmessung auf der Permeatseite. Uber
den zweiten Anschluss erfolgt die Abfihrung des dampfférmigen Permeates aus der
Membraneinheit.

5.3.6 Anfahren der Pervaporationsanlage

Beim Anfahren der Anlage wurden zuerst die Heizkreislaufe (Feed-, Modulheizung) auf
Temperatur gebracht. Der Kryostat wurde auf eine Temperatur von -45 °C gebracht, dies
gewabhrleistet im Betrieb ein vollstandiges Kondensieren des Permeatflusses. Anschliel3end
erfolgte die Ansteuerung der Pumpen fir die Sekundarkreislaufe. Der Feedvorwarmer und
das Membranmodul wurden auf Temperatur gebracht. Im Vorlagebehéalter wurde durch
Ruhren eine Konzentrationsgleichverteilung gewahrleistet. Als nachstes erfolgte die
Zuschaltung des Feedstroms. Der Druck auf der Feedseite wurde Uber ein Nadelventil
geregelt, es wurde darauf geachtet, dass sich keine Dampfblasen bilden, um das Vorliegen
reiner Pervaporation zu gewahrleisten. Nachdem der Feed die entsprechende Temperatur
erreicht hatte, erfolgte die Absenkung des Permeatdrucks. Er wurde Uber ein Nadelventil
geregelt. Das anfallende Permeat der instationdren Anfahrphase wurde in einer der beiden
Kihlfallen vollstandig kondensiert und gesammelt. Bei Erreichen stationarer Bedingungen
wurde Uber ein Dreiwegeventil der Permeatstrom in die zweite Kuhlfalle geleitet und nach
Abschluss des Versuches deren Inhalt gravimetrisch bestimmt. Der Versuch wurde beendet,
in dem das Dreiwegeventil umgeschaltet und somit der Permeatstrom Uber die zweite
Kihlfalle gefuhrt wurde. Beim Entfernen der Versuchskihlfalle aus dem Kryostaten wurde
vorsichtig beltftet, um Permeatverluste zu vermeiden.
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5.3.7 Durchfuhrung der Pervaporationsversuche

Die Versuchsdurchfiihrung ist fur die hydrophilen und organophilen Membranen gleich.

Jede Kompositmembran (Grdol3e 4,4 x 8,7 cm) wurde vor der Verwendung im Membranmodul
fur mindestens 8 h in einem MeOAc/MeOH-Gemisch mit einem Mischungsverhaltnis von
50/50 Gew.% vorgequollen. Die einheitliche Vorbehandlung der Membranen gewahrleistet
ein vergleichbares Quellungsverhalten wahrend der Versuchsreihen. UnregelméaRigkeiten im
Quellungsverhalten hatten direkten Einfluss auf die Selektivitat und den Permeatfluss

gehabt. Es wurde darauf geachtet, dass die Membranen durchgehend von Flissigkeit
benetzt sind. Die Membran ist im Membranmodul durch eine O-Ringverbindung
kraftschlUssig fixiert. Durch vollstandiges oder partielles Austrocknen der Membran
kontrahiert diese. Die resultierende Zugbelastung wirde maoglicherweise zu FlieRvorgéngen
in der aktiven Polymerschicht fuhren. Dies hétte signifikanten, nicht reproduzierbaren
Einfluss auf die Trennergebnisse.

Die Versuchsdurchfiihrung war fur alle Membranen einheitlich. Prinzipiell erfolgte die
Charakterisierung der Membranen ausgehend von einer definierten Feedzusammensetzung.
Der Permeatstrom wurde in den Kuhlfallen vollstandig kondensiert, gesammelt und
gravimetrisch bestimmt. Die Zusammensetzung von Feed, Permeat und Retentat wurde
mittels Gaschromatographie analysiert. Die Startmischung fiir die Untersuchungen wies eine
idente Zusammensetzung wie die Mischung zum Vorquellen der Membran auf. Zur
Charakterisierung der Membran wurde der gesamte Konzentrationsbereich untersucht.
Wurde die Feedzusammensetzung verandert, erfolgte eine Vorkonditionierung, bevor der
eigentliche Versuch gestartet wurde. Die Dauer der Vorkonditionierung lag bei den
hydrophilen Membranen bei 1,5 h, fir die organophilen Membranen betrug sie 20 min. Die
Zeitdifferenz begriindet sich in den signifikanten Unterschieden im Permeatfluss, welche die
Zeit fur die Einstellung eines stationdren Quellungszustandes beeinflussen. Der Startpunkt
stellte zugleich den Referenzpunkt einer solchen MeRreihe dar. Bevor ein Membranwechsel
erfolgte, wurde der Versuch mit der Startzusammensetzung wiederholt. Somit konnte
Uberprift werden, dass die Trennleistung der Membran wahrend der Versuchsreihen
konstant geblieben war. Die mittlere effektive Versuchsdauer eines Melpunktes betrug
ca. 30 min. Samtliche Temperaturen, Dricke und Durchflisse wurden Uber das
Prozessleitsystem dokumentiert.

5.4 Adsorptionsversuche

5.4.1 Katalysatorvorbehandlung: Korngr63enverteilung bzw. Sieben

Die Katalysatorvorbehandlung war bei allen Versuchen ident. In einem horizontal
angeordneten, doppelwandigen Schiitteltrichter, welcher mit einem Thermostaten verbunden
war, wurde der Katalysator bei einer Temperatur von 45 °C mit MeOH und entionisiertem
H,O gewaschen. Das Vorliegen von Kationen in der Flissigkeitsmischung wirde zu einem
Kationenaustausch mit dem Harz fihren, dies wirde die Katalysatoreigenschaften
verandern. AnschlieBend wurde der Katalysator fiir eine Zeitdauer von 24 h bei 90 °C in
einem Vakuumtrockenschrank getrocknet.
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Bei der Bestimmung der KorngréRenverteilung und beim Sieben wurde der Katalysator nach
erfolgter Trocknung der Atmosphére ausgesetzt, bis sich eine Gleichgewichtsfeuchte von ca.
25 Gew.% eingestellt hatte. Dies definierte den Bezugszustand.

5.4.2 Experimenteller Aufbau der Adsorptions- und Kinetikversuche

Die Untersuchungen des Adsorptionsverhalten und der Reaktionskinetik wurden in einem
Vierhalskolben (500 ml) durchgefuhrt. Mit einer Heizplatte und einem
Pt-100-Temperaturregler wurde die Temperatur des Flussigkeitsgemisches konstant
gehalten. Verdunstungsverluste leicht flichtiger Komponenten wurden durch einen
Schlangenkuhler minimiert. Um eine vollstdndige Durchmischung zu gewéhrleisten, wurde
ein KPG-Blattruhrer verwendet. Der Versuchsaufbau im Labormaf3stab und die Geometrie
des PTFE-RUhrblattes sind Abbildung 5-22 zu entnehmen. Der Blattrithrer ist dem
Magnetruhrer vorzuziehen, da letzterer zu mechanischem Abrieb (Mahlen) am
Katalysatorkorn filhren kann, der in einer Veranderung der KorngroRenverteilung resultiert.

a) b)

R oa—

Abbildung 5-22: (a) Versuchsaufbau Adsorptionsversuche (b) Teflon-Blattrihrer

5.4.3 Durchfiihrung der Adsorptionsversuche

Zu Beginn des Versuches wurden 1509 einer bindren, nicht reaktiven Mischung im
Vierhalskolben vorgelegt. Die anschlieRend zugegebene Katalysatormenge betrug bei allen
Versuchen ca.55g. Die Versuche wurden bei einer Temperatur von 40 °C und einer
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Ruhrerdrehzahl von 50 rpm durchgefihrt. Der Anteil der polareren Komponente betrug zu
Beginn des Versuches 10 Mol%. Es stellte sich ein Adsorptionsgleichgewicht ein, welches
durch Kenntnis der Einsatzzusammensetzung quantifiziert werden konnte. Um
sicherzustellen, dass sich der Gleichgewichtszustand eingestellt hatte, erfolgte die
Probennahme aus der Flissigphase nachdem die Betriebsbedingungen lber einen Zeitraum
von 30 min konstante Werte aufwiesen. Der Anteil der starker adsorbierenden Komponente
wurde in Schritten von 10 Mol% verandert und jeweils das Adsorptionsgleichgewicht
vermessen. Bei Uberschreitung eines Volumens von 400 ml wurde der Versuch beendet.
Dies grindet sich in der erschwerten Durchmischung und des vergréf3erten Einflusses von
Messfehlern infolge eines reduzierten Verhaltnisses von Katalysatormenge zu Flussigphase.
Um die restlichen Konzentrationsverhaltnisse zu bestimmen, wurde in einer nachsten
Versuchsreihe mit dem vorletzten Messpunkt und einem reduziertem Volumen gestartet

5.4.4 Durchfuhrung der Versuche zur Bestimmung des
Ruhrerdrehzahleinflusses

Um den Einfluss des Ruhrenergieeintrags auf die Reaktionsgeschwindigkeit zu
quantifizieren, wurden Versuche mit unterschiedlichen Ruhrerdrehzahlen (40— 150 rpm)
durchgefuhrt. Die erhaltenen Daten stellten die Basis fur die Festlegung der
Versuchsparameter fir die Kinetikuntersuchungen dar. In Tabelle 5-10 sind die
Versuchsparameter dargestellt. Die Katalysatormasse betrug bei allen Versuchen dieser
Messreihe 40 g. Die Edukte wurden &quimolar vorgelegt. Die Versuchszeit wurde bei allen
Drehzahlen mit 800 min festgelegt.

Tabelle 5-10: Versuchsparameter zur Bestimmung des Einflusses der Riihrerdrehzahl

n Mk at T Myoac,o MumeoH,0
rpm g °C g g
40
50
10 40 195,6 104,4
100
150

5.4.5 Durchfuhrung des Siebens der Katalysatorkérner

Die Katalysatorkérner wurden entsprechend der Spezifikationen aus Kapitel 5.4.1
vorbehandelt. Die Siebung des Kationenaustauscherharzes in drei Fraktionen, erfolgte in
einem Siebturm. Es wurden Siebbdden mit Maschenweiten von 250, 500 und 800 pm
verwendet. Die einzelnen Fraktionen sind in Abbildung 5-23 dargestellt.
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Abbildung 5-23: Die durch Sieben gewonnen Fraktionen a) 250 -500 um b) 500 - 800 pm
¢) > 800 um, Rasterweite: 5 mm

Die Versuchsparameter zur Untersuchung des KorngrofReneinflusses sind in Tabelle 5-11
abgebildet. Die Ruhrerdrehzahl wurde mit 50 rpm festgelegt, die Katalysatormasse betrug
30 g, die Edukte wurden &quimolar eingesetzt und die Durchfihrung der Versuche erfolgte
bei einer Temperatur von 40 °C.

Tabelle 5-11: Versuchsparamter zur Bestimmung des KorngroRReneinflusses

n Mkat dp T Muyoac,o MmeoH,0
rpm g Hm °C 9 9
250 - 500
50 30 500 - 800 40 195,6 104,4
>800
5.4.6 Versuchsdurchfihrung zur Bestimmung des

Katalysatormasseneinflusses

Das Kationenaustauscherharz wurde entsprechend der Spezifikationen aus Kapitel 5.4.1
vorbehandelt. Zur Untersuchung des Einflusses der Katalysatormasse auf die
Reaktionsgeschwindigkeit wurde die Katalysatormasse zwischen 10 g und 30 g variiert. In
Tabelle 5-12 sind die gewéhlten Versuchsparameter dargestellt.

Tabelle 5-12: Versuchsparameter zur Bestimmung des Einflusses der Katalysatormasse

n Mkat T Muoac,0 MmeoH,0
rpm g °C g g
10
50 20 40 195,6 104,4
30

Die Temperatur wurde mit 40 °C festgelegt, die Edukte MeOH und HOAc wurden &quimolar
eingesetzt, und die Ruhrerdrehzahl wurde entsprechend den Untersuchungen in Kapitel 6.3
mit 50 rpm gewahlt.
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5.5 Experimenteller Aufbau zur Bestimmung der
Adsorptionswarmen

Die Versuche zur Bestimmung der Adsorptionswdrmen wurden in einem Dewargefal3
durchgefiuhrt, welches ein Fassungsvermégen von 500 ml aufwies. In Abbildung 5-24 ist der
Versuchsaufbau im Labormaf3stab und das Prinzipschema dargestellt. Das nach oben offene
Dewargefald  wurde mit  einem Styropordeckel  verschlossen. Um eine
Temperaturgleichverteilung innerhalb des adiabat abgedichteten Gefal3es zu gewahrleisten,
wurde ein Blattruhrer entsprechend Abbildung 5-24 eingesetzt. Die Ruhrerwelle und das zur
Temperaturmessung verwendete Widerstandsthermometer Pt-100 wurden durch Offnungen
im Styropordeckel in das Dewargefal3 eingebracht. Die Versuche wurden mit einer
Katalysatormasse von 80 g durchgefihrt. Die Masse der eingesetzten Fllssigkeit betrug
400 g. Die Ruhrerdrehzahl wurde mit 250 rpm festgelegt. Das Versuchsende wurde durch
das Erreichen einer konstanten Endtemperatur festgelegt und lag durchschnittlich bei 90 min.
Untersucht wurden alle in der Reaktionslésung vorkommenden Reinstoffe.

a) b)

M

{

Abbildung 5-24: Untersuchung der Adsorptionswéarmen a) Versuchsaufbau b) Prinzipschema

65



Material und Methoden

5.6 Experimenteller Aufbau Membranreaktor

Fur die Durchfiihrung der Membranreaktorversuche wurde die in Kapitel 5.3.3 beschriebene
Pervaporationsanlage adaptiert. Der Vorlagebehdlter wurde durch einen Reaktor ersetzt. Die
Ausfihrung des Reaktors erfolgte in Anlehnung an den in Kapitel 5.4.3 dargestellten
diskontinuierlichen Reaktor (Vierhalskolben (500 ml)). Um die Prozessstabilitat trotz
gestiegener Analagenkomplexitat zu gewahrleisten, wurde der KPG-Ruhrer durch einen
Magnetrihrer ersetzt. Der Retentatstrom wurde in den Reaktor zurtickgefihrt. In Abbildung
5-25 ist das FlieRRbild der Membranreaktorversuchsanlage dargestellt.

Kuhlfalle
Nadelventil Vakuumpumpe
{>*<} Abgas
Permeat Sicherheitswaschflasche
Kuhlfalle

@ Membraneinheit @ ? Kondenator
é C Druckhalteventil

Kihlwasser
©

Plattenwarmetauscher <> ) Kryostat

Kryostat

Verdrangerpumpe (}
™~
Reaktor v

Retentat
(Reaktionslésung)

,,,,,,,,,,,,

Abbildung 5-25: Fliel3bild Membranreaktoranlage
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Abbildung 5-26 gibt den Versuchsaufbau im LabormalRstab wieder.

Abbildung 5-26: Versuchsanlage Membranreaktor im LabormaRstab

5.6.1 Durchfiihrung der Membranreaktorversuche
5.6.1.1 Reaktion

Die Reaktion wurde bei einer Temperatur von 40 °C durchgefiihrt, die eingesetzte
Katalysatormasse wurde mit 30 g festgelegt. Zur Gewahrleistung einer vollstandigen
Durchmischung der Reaktionsldsung wurde eine Rihrerddrehzahl von 250 rpm festgelegt.
Die Reaktion wurde unter sdaurelimitierten Bedingungen durchgefuhrt, das molare
Eduktverhéaltnis (MeOH:HOAC) betrug 2:1. Die Reaktionsbedingungen sind in Tabelle 5-13
zusammengefasst.

Tabelle 5-13: Versuchsbedingungen Membranreaktor

n Mk at T Myoac,0 MumeoH,0
rpm g °C g g
250 30 40 145,4 155,3

5.6.1.2 Pervaporation

Die Pervaporationseinheit wurde bei einer Temperatur von 50 °C betrieben. Zur Abtrennung
der polaren Komponenten aus der Reaktionsldsung wurde die hydrophile Membran
PERVAP™2255-70 verwendet Die Membranaustauschflache betrug 27,5 cm?, der Druck auf
der Feedseite wurde konstant bei 1,5 bar gehalten. Der absolute Permeatdruck betrug
20 mbar. Um eine vollstandige Kondensation zu gewahrleisten, wurde die
Kuhlfallentemperatur mit -45 °C festgelegt. Die Probennahme fiir die gaschromatographische
Analyse der Reaktionslosung erfolgte direkt aus dem Reaktionsgefa. Die
Versuchsparameter sind in Tabelle 5-14 abgebildet
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Tabelle 5-14: Versuchsparameter Pervaporation (Membranreaktor)

Membran AM(—:‘mbran TFeed TKF I:)Feed PPermeat

cm? °C °C bar mbar

27,5 50 -45 15 20

PERVAP™ 2255-70

Entsprechend Abbildung 5-25 sind zwei Kuhlfallen parallel angeordnet, dies ermdglicht die
zeitliche Auflésung des Permeatflusses beziglich Durchflussrate und
Permeatzusammensetzung.
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6 Ergebnisse

6.1 Bestimmung der Adsorptionskonstanten

Die Untersuchungen des Adsorptionsverhaltens der Reaktionsteilnehmer sind elementar fr
die Beschreibung der heterogen katalysierten Methylacetatsynthese. Als Katalysator wurde
ein stark saures Kationenaustauscherharz (Amberlyst® 15) verwendet. Der Grundkorper
besteht aus unpolarem Polystyrol, Sulfons&uren bilden die funktionellen S&uregruppen
(siehe 5.1.3). Die Adsorptionsvorgange wurden isoliert von der Reaktion analysiert. Wirde
eine Uberlagerung von Adsorption und Reaktion vorliegen, ware die physikalische
Bedeutung der einzelnen GréRen nicht mehr gegeben, Extrapolationen der Werte bei
veranderten Betriebsbedingungen waren nicht reprasentativ [43]. In Tabelle 6-1 sind die
nichtreaktiven, binaren Gemische aufgelistet.

Tabelle 6-1: Nichtreaktive bindre Mischungen in der Methylacetatsynthese

Binare Mischungen
H,O/HOAC
H,O/MeOH

HOAc/MeOAc
MeOH/MeOAc

Die reaktiven, bindren Mischungen HOAc/MeOH und MeOAc/H,O wurden nicht untersucht.
Das nichtreaktive, bindre Gemisch HOAc/MeOAc wurde bei den Versuchen ebenfalls nicht
beriicksichtigt, da die HOAc in Abwesenheit polarer Komponenten zur Dimerisierung
(Wasserstoffbriickenbindungen) neigt (Abbildung 5-3). Das Dimer weist eine geringere
Polaritat und folglich verandertes Adsorptionsverhalten auf. Da in der Reaktionsmischung der
Veresterungsreaktion zu jedem Zeitpunkt polare Molekiile vorhanden sind (MeOH bzw. H,0),
liegt HOAC als Monomer vor.

6.1.1 Adsorption des binaren Gemisches H,O/MeOH

H,O und MeOH sind die beiden polarsten Komponenten in der Methylacetatsynthese.
Allgemein steigt mit zunehmender Polaritdt die Adsorptionsaffinitat der jeweiligen
Komponente fir das Kationenaustauscherharz. H,O weist eine hohere Polaritat als MeOH
auf und sollte folglich bevorzugt adsorbieren. Die Bestimmung der Adsorptionskonstanten
erfolgte durch Auswerten von Gleichung (4-62) (Kapitel 4.5).

(4-62)

_nS

ngeS-AX_ ( a1K; . aK, X)
m 1+ZaiKi 2_1+ZaiKi 1

In Abbildung 6-1 sind die Ergebnisse aus den Untersuchungen des binaren Gemisches

H,O/MeOH dargestellt. Der auf der Ordinate aufgetragene Wert entspricht dem Term auf der

linken Seit von Gleichung (4-62), die Abszisse gibt den Molenbruch von H,O in der

Flissigphase wieder. Wie erwartet, besitzt H,O aufgrund seiner ausgepragten Polaritat die
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grofite Adsorptionsaffinitat aller Komponenten. Die adsorbierte Methanolmenge am
Katalysator ist signifikant geringer. Die durchgezogene rote Kurve entspricht dem Modell
basierend auf Multikomponenten-Langmuir-Isothermen (rechter Term von Gleichung (4-62)).

A  Experiment
Langmuir-Isotherme

-1 -1
Axm, = [mmol g-]

ges

n

0 [ I [ I [ I [ I [ I [ I [ I [ I [

0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0
Molanteil H,0, Feed [mol mol™]

Abbildung 6-1: Adsorptionsverhalten des binaren Gemisches H,O/MeOH und Modellierung mit
Langmuir-Multikomponenten-lsotherme; T = 40,0 °C, my, = 55,59

Die Adsorptionskonstanten Ko und Kyeon Wurden so angepasst, dass die Summe der
Fehlerquadrate zu den experimentell ermittelten Werten minimal wurde. Die
Maximalbeladung ist laut der Modellvorstellung fir alle bindren Mischungen konstant
(Kapitel 4.5). Um diese Bedingung zu erfilllen, wurden die Adsorptionskonstanten aller
binaren Gemische simultan bestimmt. Die modellierten Werte zeigen gute Ubereinstimmung
mit den experimentell ermittelten Werten.
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6.1.2 Adsorption des binaren Gemisches H,O/HOAc

In Abbildung 6-1 sind die Ergebnisse aus den Untersuchungen des binaren Gemisches
H,O/HOACc dargestellt. Der linke Term von Gleichung (4-62) ist auf der Ordinate aufgetragen,
die Abszisse stellt den Molanteil an H,O in der Flussigphase dar.
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0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0
Molanteil H O, Feed [mol mol™]

Abbildung 6-2: Adsorptionsverhalten des bindren Gemisches H,O/HOAc und Modellierung mit
Langmuir-Multikomponenten-lsotherme, T = 40,1 °C, my, = 55,59

Der qualitative Verlauf der Kurve ist gleich zu jenem des Gemisches H,O/MeOH. H,O
adsorbiert bevorzugt aufgrund der gréBeren Polaritat des Molekiils gegentber HOAc. Bei
Vergleich der Abszissenwerte von Abbildung 6-1 und Abbildung 6-2 erkennt man, dass das
bindre Gemisch H,O/HOAC signifikant hohere Ordinatenwerte aufweist. H,O und MeOH
haben ein &hnlicheres Adsorptionsverhalten wie H,O und die unpolarere HOAc. In letzterem
Fall werden signifikant mehr H,O-Molekille am Kationenaustauscherharz adsorbiert. Die
modellierten Werte zeigen gute Ubereinstimmung mit dem Experiment.

6.1.3 Adsorption des binaren Gemisches MeOH/MeOAc

In Abbildung 6-3 sind die Ergebnisse aus den Untersuchungen des bindren Gemisches
MeOH/MeOAc dargestellt. Der linke Term von Gleichung (4-62) ist auf der Ordinate
aufgetragen, die Abszisse gibt den Molanteil an MeOH in der Flissigphase wieder. MeOH
weist eine hohere Adsorptionsaffinitat als das unpolare MeOAc auf.
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Abbildung 6-3: Adsorptionsverhalten des bindren Gemisches MeOH/MeOAc und Modellierung
mit Langmuir-Multikomponenten-lsotherme; T = 40,1 °C, my, =55,59

Die Modellierung des Adsorptionsverhaltens mit der Langmuir-Multikomponenten-Isotherme
zeigt im Bereich geringer MeOH-Anteilen eine Abweichung zum Experiment. Fir Molanteile
an MeOH gréRer 0,2molmol* werden die experimentellen Daten reprasentativ
wiedergegeben.

6.1.4 Modellierte Adsorptionskonstanten der Reaktionsteilnehmer

Die aus der Modellierung erhaltenen Adsorptionskonstanten sind Tabelle 6-2 zu entnehmen.

Tabelle 6-2: Maximalbeladung und Adsorptionskonstanten der Komponenten (Amberlyst® 15)

Ns Khz2o Kmeon Khoac Kmeoac
mmol g™ - - - -
40,1 4,76 3,60 2,19 1,96

Die Adsorptionskonstanten steigen mit zunehmender Polaritat, der Wert der
Adsorptionskonstante von H,O betragt 4,76. Die Adsorptionskonstante von MeOAc ist
geringer als jene von HOAc, der elektronendriickende Effekt der zusatzlichen Methylgruppe
des Esters, begrindet die geringere Polaritat und folglich die geringere Adsorptionsneigung
von MeOAc. Eine mégliche Erklarung fiir die hohe Maximalbeladung von 40,1 mmol g*
konnte  die  vermehrte  Quellung des  Katalysators bei  Vorliegen  von
Multikomponentenldsungen sein [43].
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6.2 Bestimmung der Adsorptionswarmen

Die Bestimmung der Adsorptionswarmen ist fir das Verstandnis des Adsorptionsverhaltens
der Komponenten in der Reaktionsmischung grundlegend. Die Zahlenwerte geben
Aufschluss Uber die Art der Adsorption. In der Literatur wird zwischen physikalischer
Adsorption und Chemiesorption unterschieden. Betragt die freiwerdende Adsorptionswarme
weniger als 41,86 kJ mol* spricht man von Physiosorption, bei Werten von gréRer
100 kJ mol™ handelt es sich um Chemisorption [55].

Zur Ermittlung der Absolutwdrmen wurde die Temperaturanderung der Flissigphase und
jene des Katalysators berticksichtigt. Die Warmekapazitat des Katalysators wurde mit der fr
Polystyrol [56] angendhert, da es dem Grundkdrpermaterial des lonenaustauscherharzes
entspricht. In Vorversuchen zeigte sich, dass der Warmeeintrag durch den Rihrer aufgrund
der niedrigen Viskositaten der Komponenten vernachlassigbar ist.

Aus den in Kapitel 6.1.4 ermittelten Adsorptionskonstanten konnten die am Katalysator
adsorbierten Stoffmengen bei Vorlage von Reinkomponenten ermittelt werden. Durch
Kombination dieser Werte mit den Absolutwarmemengen erfolgte die Berechnung der
spezifischen Adsorptionswarmen.

In Tabelle 6-3 sind die Parameter und Ergebnisse der durchgefiihrten Adsorptionsversuche
zusammengefasst.

Tabelle 6-3: Adsorptionswarmen der Reinkomponenten am lonenaustauscherharz
Amberlyst® 15

H,O | MeOH | MeOAc | HOAc
adsorbierte Menge n;® mmol g* 33,1 31,4 26,6 27,5
Warmekapazitat cp; kJkg'K® | 419 | 1,89 2,5 2,05
Adsorptionswarme Qags. kJ 12,67 | 6,94 4,11 4,07
molare Adsorptionsenthalpie
Nags. kJmol* | -4,78 | -2,77 | -1,94 | -1,85

Man erkennt aus Tabelle 6-3, dass die ermittelten Adsorptionswarmen fir alle Komponenten
im Bereich der physikalischen Adsorption liegen. Die Modellvorstellung geht hierbei von
mehrlagigen Schichten aus und stellt in dieser Hinsicht einen Widerspruch zur idealisierten
Langmuir-Annahme dar. Aus den Versuchen geht hervor, dass der Adsorptionsvorgang
exotherm ist. Wasser hat mit -4,78 kJ mol™ die gréRte spezifische Adsorptionsenthalpie. Die
spezifischen Adsorptionsenthalpien zeigen qualitativ gleiches Verhalten wie die Polaritaten
der jeweiligen Komponente. Mit zunehmender Polaritat steigen die Adsorptionswarmen und
die Adsorptionsaffinitdten (Adsorptionskonstanten).

Das Adsorptionsgleichgewicht entspricht allgemein jenem Zustand, bei dem sich Adsorption
und Desorption in ihrer makroskopischen Wirkung gegenseitig aufheben. Es kann folglich
gleich wie ein Reaktionsgleichgewicht einer reversiblen Reaktion behandelt werden. Unter
Berlcksichtigung der van't Hoff-Gleichung  (siehe Gleichung (4-29)) konnen die
Temperaturabhangigkeiten der Adsorptionskonstanten entsprechend Gleichung (6-1)
beschrieben werden.
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In Tabelle 6-4 sind die modellierten Adsorptionskonstanten fir einen Temperaturbereich von
30 - 60 °C dargestellt.

Tabelle 6-4: Temperaturabhé&ngigkeit der Adsorptionskonstanten

T H,O MeOH MeOAc HOAc
o _ _ _ _

30 5,06 3,73 2,01 2,24
40 4,76 3,60 1,96 2,19
50 4,50 3,48 1,92 2,14
60 4,26 3,38 1,88 2,10

(6-1)

Die Beladung wird mit zunehmender Temperatur geringer. Die Adsorptionskonstante von

H,O hat die grof3te Temperaturabhangigkeit aller Komponenten.

6.3 Einfluss der Ruhrerdrehzahl

Abbildung 6-4 gibt den Verlauf des Molanteiles von MeOAc Uber die Versuchszeit bei
unterschiedlichen Rihrerdrehzahlen wieder.
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Abbildung 6-4: Zeitlicher Verlauf des MeOAc-Molanteiles bei unterschiedlichen Drehzahlen,
Mya=10g, Nn=40-100rpm, T=40°C, Kat.= Amberlyst® 15, &quimolares

Eduktverhéaltnis
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Aus Abbildung 6-4 ist ersichtlich, dass die MeOAc-Verlaufe fir alle Drehzahlen groRRe
Ubereinstimmung aufweisen. Der konvektive Stofftransport der Edukte an das
Katalysatorkorn ist im untersuchten Drehzahlbereich nicht limitierend. Fir die
weiterfihrenden Versuche wurde eine Ruhrerdrehzahl von 50 rpm gewahlt. Damit wird ein
ausreichender konvektiver Antransport der Edukte an die Katalysatoroberflache
gewabhrleistet. Die Belastung auf die Lagerung des KPG-RUhrers sinkt mit reduzierter
Drehzahl, die Betriebssicherheit wird erhoht.

6.4 Untersuchung der Korngrof3enverteilung

Der KorngroRenbereich des Kationenaustauscherharzes Amberlyst® 15 liegt laut
Herstellerangaben zwischen 100 um und 1500 um. Die Probenaufgabe der
Katalysatorkérner zur Analyse der KorngroRenverteilung erfolgte in Form einer
Trockendispergierung. Die Analysen der KorngroRenverteilung wurden am Institut for
Prozess- und Partikeltechnik der TU Graz durchgefuhrt. Als Analysenmethode wurde fir
diesen KorngréRRenbereich die Laser-Beugung nach Frauenhofer gewahlt. Zur optischen
Auswertung wurde eine Hochgeschwindigkeitshildanalyse angewendet. Der gewahlte
Sensorkopf QICPIC ermdglicht die Auswertung in einem Durchmesserbereich von
1 um — 30 mm. Die gepulste Lichtquelle weist eine Frequenz von 400 Hz auf. Mittels einer
Hochgeschwindigkeitskamera, welche bis zu 500 Bilder in der Sekunde aufnehmen kann,
wurde das auszuwertende Bildmaterial erfasst [57]. In Abbildung 6-5 ist die volumsbezogene
PartikelgroRenverteilung des Kationenaustauscherharzes Amberlyst® 15 dargestellt. Der
Medianwert dsg 3 betragt 698 pum.
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Abbildung 6-5: Volumsbezogene KorngréRRenverteilung des Katalysatorkorns Amberlyst® 15
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6.5 Einfluss der Korngrof3e des Katalysators

In Abbildung 6-6 ist der zeitliche Verlauf des Molanteiles von MeOAc Uber die Versuchszeit
fur drei unterschiedliche KorngréRRenfraktionen (dp =250 - 500 pum, dp =500 - 800 pum,

dp > 800 um) dargestellt.
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Abbildung 6-6: Zeitlicher Verlauf des MeOAc-Molanteiles bei
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350

variierender

Edukt-

Alle Fraktionen zeigen beziglich des Molanteils von MeOAc Ubereinstimmende Verlaufe, die
Abweichungen liegen im Bereich der Messunsicherheit.
Aufgrund der grof3en Porositat des lonenaustauscherharzes und der folglich grof3en inneren
Oberflache (55 m? g™), ist der Einfluss der vergroRerten auBeren Oberflache bei Fraktionen

mit geringeren Korngro3en vernachlassigbar.
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6.6 Einfluss der Katalysatormasse

Der zeitliche Verlauf des MeOAc-Molanteils unter Variation der eingesetzten
Katalysatormenge ist in Abbildung 6-7 dargestellt.
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Abbildung 6-7: Zeitlicher Verlauf des MeOAc-Molanteiles bei Variation der eingesetzten
Katalysatormasse, myy = 10 - 30 g, T =40 °C, aquimolares Eduktverhéaltnis

Man erkennt aus Abbildung 6-7, dass die Reaktionsgeschwindigkeit mit zunehmender
Menge an Katalysator in der Reaktionslosung ansteigt. Allen Kurvenverlaufen ist gemein,
dass sie nach einem steilen Anstieg zu Beginn des Versuches abflachen. Bei Betrachtung
der sich einstellenden Gleichgewichtskonzentration an MeOAc, weisen alle Kurven
unterschiedliche Werte auf. Der MeOAc-Gehalt des Versuches mit einer eingesetzten
Katalysatormasse von 30 g ergibt den hochsten MeOAc-Gehalt. Bei Reduktion der
eingesetzten Katalysatormenge wird die sich einstellende Gleichgewichtszusammensetzung
geringer. Durch Vergleich mit den korrespondierenden zeitlichen Verldufen des H,O-
Molanteils (siehe Abbildung 6-8) ergibt sich die Erklarung fiir diese Beobachtung.
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Abbildung 6-8: Zeitlicher Verlauf des H,O-Molanteiles bei Variation der eingesetzten
Katalysatormasse, my, = 10-30 g, T =40 °C, dguimolares Eduktverhaltnis

Aus Abbildung 6-8 geht in Ubereinstimmung mit dem in Abbildung 6-7 beobachteten
Verhalten hervor, dass eine Steigerung der eingesetzten Katalysatormasse zu einem Anstieg
der Reaktionsgeschwindigkeit fihrt. Bei einer Versuchszeit von 150 min schneiden sich die
Kurvenverlaufe der Versuche mit einer Einsatzmenge von 20 g bzw. 30 g. Der H,O-Gehalt in
der Flussigphase bei der Reaktion mit 20 g Katalysatoreinsatzmenge ist trotz des geringeren
Reaktionsfortschrittes, hoher als jener bei einer Katalysatoreinsatzmenge von 30 g. Bei einer
Versuchszeit von 300 min Uberschreitet auch der H,O-Gehalt des Versuches mit einer
Katalysatormasse von 10 g den Wert des Versuches mit einer Katalysatormasse von 30 g.
Bei einer Versuchszeit von 400 min schneiden sich die Kurvenverlaufe des H,O-Gehaltes der
Versuche mit einer Katalysatormasse von 10 g bzw. 20 g. Durch Extrapolation der
Kurvenverlaufe ergeben sich Gleichgewichtszusammensetzungen fir den H,O-Gehalt,
welche gegengleiches Verhalten zu den in Abbildung 6-7 beobachteten MeOAc-
Zusammensetzungen aufweisen. Beim Vergleich der Adsorptionskonstanten (Kapitel 6.1.4)
erkennt man, dass H,O die groRte bzw. MeOAc die kleinste Adsorptionskonstante aller in der
Reaktionslosung befindlichen Komponenten aufweist. Das polare H,O-Molekil adsorbiert
bevorzugt an der Katalysatoroberflaiche, folglich werden priméar H,O-Molekille aus der
Reaktionslosung entzogen. Das unpolare MeOAc adsorbiert aufgrund der geringen
Adsorptionskonstante in  einem vernachlassigbaren Ausmald und verbleibt in der
Flissigphase. Mit zunehmender Katalysatormasse erhoht sich die Anzahl mdoglicher
Adsorptionsplatze. Es wird daher mengenmaRig mehr H,O adsorbiert bzw. der
Reaktionsldsung entzogen. Bei Betrachtung des Reaktionsfortschrittes muss sowohl das
gebildete H,O in der Flussigphase, als auch das am Katalysator adsorbierte H,O
beriicksichtig werden. Ein Schneiden der Kurvenverlaufe, wie es in Abbildung 6-7 beobachtet
wurde, deutet auf das bevorstehende Erreichen der H,O-Sattigung des Katalysators hin. Die

Besetzung der Adsorptionsplatze durch H,O-Molekile am Katalysator bewirkt eine
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zunehmende Verlangsamung der Veresterungsreaktion, die Hydrolysereaktion wird
bevorzugt. Heben sich Hin- und Riickreaktion in ihrer makroskopischen Wirkung auf, ist der
Gleichgewichtszustand erreicht. Der Verlauf der Molanteile von MeOH und HOAc Uber die
Versuchszeit sind in den Abbildung 6-9 und Abbildung 6-10 dargestellt. Es handelt sich bei
diesen beiden Komponenten um die Edukte, welche mit fortlaufendem Reaktionsfortschritt
zunehmend verbraucht werden. Die Adsorptionskonstante von MeOH ist signifikant niedriger
als jene von H,O. HOAc weist gegeniber MeOAc eine geringfligig erhohte
Adsorptionsneigung auf.
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Abbildung 6-9: Zeitlicher Verlauf des MeOH-Molanteiles bei Variation der eingesetzten
Katalysatormasse, my, = 10-30 g, T =40 °C, dguimolares Eduktverhaltnis

Aus Abbildung 6-9 ist ersichtlich, dass sich bei Extrapolation der experimentellen Werte
gering abweichende MeOH-Molanteile im Gleichgewichtszustand ergeben. Mit zunehmender
Menge an eingesetztem Katalysator ist ein hoherer Umsatz zu erwarten, da durch die
grolBere Anzahl an Adsorptionsstellen (brutto) mehr H,O gebildet wird, bis der Katalysators
mit Wasser gesattigt ist bzw. der Gleichgewichtszustand erreicht wird. Fir den zeitlichen
Verlauf des HOAc-Molanteiles (siehe Abbildung 6-10) gelten die gleichen Grundsétze wie
dies fur MeOH der Fall ist.
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Abbildung 6-10: Zeitlicher Verlauf des HOAc-Molanteiles bei Variation der eingesetzten
Katalysatormasse, my,; =10 - 30 g, T =40 °C, aquimolares Eduktverhéltnis

Der Molanteil an HOAc im Gleichgewicht ist bei einer Katalysatoreinsatzmenge von 30 g
geringflgig unter jenem bei einer Katalysatoreinsatzmenge von 20 g. Infolge der chemischen
Umsetzung der Edukte (Veresterung), liegen diese nur in geringen Konzentrationen in der
Flussigphase vor. Mit fortlaufendem Reaktionsfortschritt nimmt der Anteil der am Katalysator
adsorbierten Edukte ab. Die Adsorption am Katalysator wird durch das adsorptionsaffine und
in hoher Konzentration vorliegende H,O dominiert. Die Reaktionsgeschwindigkeit der
Hydrolysereaktion ist laut Literatur mehr als eine GréRenordnung langsamer als die der
Veresterungsreaktion [58]. Entsprechend dem Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus miissen
bei einer bimolekularen Reaktion beide Reaktionsteilnehmer am Katalysator adsorbieren um
miteinander reagieren zu kénnen. In Anbetracht der geringen Adsorptionsneigung von
MeOAc und der signifikant schnelleren Veresterungsreaktion, ist die adsorbierte Menge an
Edukten bei vorliegendem Reaktionsgleichgewicht gering.

Fur die weiterfilhrenden Kinetikbetrachtungen wurde eine Katalysatormasse von 30 g
gewahlt. Die Versuchszeit sollte dadurch, entsprechend industrieller Vorgaben, gering
gehalten werden.
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6.7 Einfluss der Reaktionstemperatur

Die zeitlichen Verlaufe des MeOAc-Molanteils bzw. des H,O-Molanteils bei unterschiedlichen
Reaktionstemperaturen, sind in Abbildung 6-19 und Abbildung 6-12 dargestellt.
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Abbildung 6-11: Zeitlicher Verlauf des MeOAc-Molanteiles bei unterschiedlichen Temperaturen,
Mg =309, T=35-49,9 °C, aquimolares Eduktverhaltnis
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Abbildung 6-12: Zeitlicher Verlauf des H,O-Molanteiles bei unterschiedlichen Temperaturen,
Mg = 30 g, T =35-49,9 °C, aquimolares Eduktverhaltnis
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Man erkennt aus Abbildung 6-11 und Abbildung 6-12, dass die Reaktionsgeschwindigkeit
entsprechend der Arrhenius-Beziehung (siehe Gleichung (4-66)) mit zunehmender
Temperatur steigt. Die sich durch Extrapolation der Versuchsergebnisse ergebenden
Gleichgewichtszusammensetzungen zeigen keine signifikanten Abh&ngigkeiten von der
Reaktionstemperatur. Im Gegensatz zu den Versuchen mit variierender Katalysatormasse,
ist fir den Verlauf des H,O-Molanteiles (siehe Abbildung 6-12) kein Schneiden, sondern ein
Angleichen der Kurven zu beobachten. Die eingesetzte Katalysatormasse, welche die Anzahl
der moglichen Adsorptionsstellen bestimmt, war fur alle Versuche ident (30 g).

Die Unterschiede in der Temperatur haben Einfluss auf das Adsorptionsverhalten der an der
Reaktion beteiligten Komponenten. Wie in Kapitel 5.4 gezeigt wurde, ist der
Adsorptionsvorgang exotherm, die freiwerdenden Adsorptionswarmen liegen im Bereich
zwischen 4,87 kJ mol™ fur H,O und 1,85 kJ mol™ fiir MeOAc. Mit zunehmender Temperatur
reduzieren sich die Adsorptionskonstanten gemafR der van’t Hoff-Gleichung (siehe Gleichung
(4-28)). Die Uber die Standardbildungsenthalpien ermittelte Reaktionsenthalpie (Kapitel 4.7)
der exotherm reversiblen Veresterungsreaktion, betragt im vorliegenden Temperaturbereich
zwischen 8,11 und 7,96 kJ mol™. Die Warmetdénungen der Veresterungsreaktion und des
Adsorptionsschrittes weisen keine signifikant hohen Werte auf, der Einfluss auf die
Gleichgewichtslage der Reaktion st folglich vernachlassigbar und erklart die
Ubereinstimmung der Gleichgewichtskonzentrationen bei unterschiedlichen Temperaturen.
Die Kurvenverlaufe der Edukte MeOH und HOAc (siehe Abbildung 6-13 bzw. Abbildung
6-14) decken sich mit dem fur die Produkte erlauterten Sachverhalt.
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Abbildung 6-13: Zeitlicher Verlauf des MeOH-Molanteiles bei unterschiedlichen Temperaturen,
Myq =30 g, T=35-49,9 °C, aquimolares Eduktverhaltnis
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Abbildung 6-14: Zeitlicher Verlauf des HOAc-Molanteiles bei unterschiedlichen Temperaturen,
My =309, T=35-49,9 °C, aquimolares Eduktverhaltnis

6.8 Einfluss des Eduktverhaltnisses

Der zeitliche Verlauf des MeOAc-Molanteils unter Variation des Eduktverhaltnisses ist in
Abbildung 6-15 dargestellt.
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Abbildung 6-15: Zeitlicher Verlauf des MeOAc-Molanteiles in der Flissigphase bei Variation des
Eduktverhéltnisses, my, =309, T =40 °C
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Man erkennt aus Abbildung 6-15, dass bei Vorliegen der Edukte in dquimolarem Verhaltnis,
die MeOAc-Konzentration in der Reaktionsldsung am gréf3ten ist. MeOAc liegt aufgrund der
geringen Adsorptionskonstante (Kapitel 6.1.4) nahezu vollstandig in der Flissigphase vor.
Versuche bei denen HOAc im Uberschuss eingesetzt wurde, zeigten im Vergleich zu den
Versuchen in denen HOAc die limitierende Komponente darstellte, signifikant hohere
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten. Dies ergibt sich aus den Unterschieden im
Adsorptionsverhalten. MeOH ist polarer als HOAc und besitzt folglich eine hodhere
Adsorptionsneigung am lonenaustauscherharz, welche sich in einer groReren
Adsorptionskonstanten widerspiegelt (Kapitel 6.1.4). Die Modellvorstellung nach Langmuir-
Hinshelwood geht von einer Oberflachenreaktion zwischen adsorbierten Edukten aus. Die
Beladung des Katalysators mit einer Komponente wird durch ihre Adsorptionskonstante und
Konzentration in der Flussigphase bestimmt. Liegt HOAc im Uberschuss vor, wird die
niedrigere Adsorptionskonstante von HOAc durch eine signifikant erhthte HOAc-
Konzentration in der Reaktionsldsung kompensiert. Dies gewéhrleistet, dass HOAc vermehrt
adsorbiert und in weiterer Folge durch die Veresterungsreaktion mit MeOH umgesetzt
werden kann. Wird HOAc als limitierende Komponente eingesetzt, adsorbiert priméar MeOH,
da neben der groReren Adsorptionskonstante auch die Konzentration an MeOH in der
Flissigphase erhdht ist. Die Reaktion wird folglich durch die Adsorptionsrate des unpolaren
HOAc-Molekils am lonenaustauscherharz limitiert. Der zeitliche Verlauf des H,O-Molanteils
unter Variation des Eduktverhaltnisses ist in Abbildung 6-16 dargestellt. H,O wird als Produkt
gebildet und weist hinsichtlich der Polarititt und dem daraus resultierenden
Adsorptionsverhalten gegengleiches Verhalten zu MeOAc auf. Das wéahrend der Reaktion
gebildete H,O ist in der Fliissigphase und an der Oberflache des Katalysators vorhanden.
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Abbildung 6-16: Zeitlicher Verlauf des H,O-Molanteiles in der Flussigphase bei Variation des
Eduktverhéltnisses, my, =309, T=40°C
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Beim Vergleich zwischen den Kurvenverlaufen von MeOAc und H,O (Abbildung 6-15 und
Abbildung 6-16) sind Unterschiede betreffend den sich einstellenden
Gleichgewichtszusammensetzungen zu erkennen. Bei Betrachtung des MeOAc-Gehaltes
(siehe Abbildung 6-15) ergeben sich unabhangig davon, welche Eduktkomponente in einem
bestimmten Verhaltnis im Uberschuss vorhanden ist, vernachlassigbare Abweichungen der
MeOAc-Konzentration im Gleichgewicht. Betragt das Eduktverhaltnis zwischen MeOH und
HOAc 4:1 bzw. 1:4 ergeben sich fur ersteren Fall erhdhte H,O Konzentrationen (siehe
Abbildung 6-16) in der Flussigphase. Unter Annahme, dass die Menge an adsorbiertem
MeOAc vernachlassigbar gering ist, ergeben sich fur die Eduktverhdltnisse 4:1 und 1:4
(MeOH:HOAC) idente Absolutmengen an gebildetem H,O. Diese Beobachtung lasst darauf
schlieen, dass die Unterschiede im H,O-Verlauf in der Flissigphase, der Adsorption
zuzuordnen sind. MeOH ist nach H,O die Komponente mit der grof3ten Adsorptionsneigung
(Kveon = 3,60 bei T=40°C) in der Reaktionslosung. Bei einem Eduktverhaltnis
(MeOH:HOAC) von 4:1 liegt MeOH folglich in hohen Konzentrationen in der Reaktionslosung
vor, dies begiinstigt die Adsorption von MeOH. Das bei der Reaktion gebildete H,O wird zu
einem signifikanten Anteil durch MeOH von der Katalysatoroberflache verdrangt und gelangt
in die Flussigphase, deren H,O-Gehalt folglich steigt. Bei einem Eduktverhaltnis
(MeOH:HOAC) von 2:1 ist dieser Effekt, aufgrund der reduzierten MeOH-Konzentration, in
geringerer Auspragung zu erkennen. Vergleicht man fir letzteren Fall den zeitlichen Verlauf
von MeOAc mit jenem von H,O, beobachtet man unter saurelimitierten Bedingungen eine
signifikant geringere Abweichung der beiden Verlaufe, als dies beim Versuch unter
alkohollimitierten Bedingungen der Fall ist. Die Menge an adsorbiertem H,O ist bei
Saurelimitierung reduziert. Die Beobachtungen decken sich mit den zeitlichen Verlaufen der
Edukte (siehe Abbildung 6-17 und Abbildung 6-18).
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Abbildung 6-17: Zeitlicher Verlauf des MeOH-Molanteiles in der Flissigphase bei Variation des
Eduktverhéltnisses, my, =309, T=40°C
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Vergleicht man fur die Eduktverhdltnisse (MeOH:HOAc) von 4:1 und 1:4 die
Gleichgewichtskonzentrationen der sich im Uberschuss befindlichen Komponente, ergab sich
unter saurelimitierten Bedingungen ein MeOH-Molanteil von 0,65 mol mol*. Fiur den
alkohollimitierten Fall betrug der HOAc-Molanteil 0,69 mol mol*. Dies entspricht jener
Differenz, welche beim Vergleich der H,O-Verlaufe beobachtet wurde
(X20.41 = 0,15 mol mol™ bzw. Xupo1.4 = 0,11 mol mol™). Im Falle der S&urelimitierung wird
H,O durch MeOH am Katalysator verdrangt und liegt folglich in erhéhter Konzentration in der
Reaktionsldsung vor.
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Abbildung 6-18: Zeitlicher Verlauf des HOAc-Molanteiles in der Flissigphase bei Variation des
Eduktverhéltnisses, my,; =309, T=40°C

6.9 Modellierung der heterogenen Katalyse

6.9.1 Einfluss der Katalysatormasse

Zur Modellierung der heterogen katalysierten Veresterungsreaktion wurde, wie in Kapitel 4.6
beschrieben, der Mechanismus nach Langmuir-Hinshelwood angewendet. In Vorversuchen
konnte gezeigt werden, dass die intramolekulare Katalysewirkung von HOAc gering ist und
folglich die Reaktion in Abwesenheit eines Katalysators in vernachlassigbarem Mal3e ablauft
[59]. Die allgemeine Formulierung der Reaktionsgeschwindigkeit erfolgte entsprechend
Gleichung (4-64).

_ 1 dn _ KninKaKgasag_KrickKcKpacap
Vi My, cdt (1+ X aiK;)?

r (4-64)
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Die in Gleichung (4-64) enthaltenen  Adsorptionskonstanten und  deren
Temperaturabhdngigkeit wurden durch Adsorptionsversuche mit nichtreaktiven binaren
Gemischen ermittelt, die Ergebnisse sind in Kapitel 6.1.4 bzw. Kapitel 6.2 wiedergegeben.
Ausgehend von Gleichung (4-64) wurde der Term fur die zeitiche Anderung des
Molenbruchs isoliert (siehe Gleichung (6-2) ).

dxi _ Vi Mgat KninKaKpasap-_krickKcKpacap
dt ng (1 + Z aiKi)Z

(6-2)

Durch Anwendung des numerischen Integrationsverfahrens nach Runge-Kutta (4.0rdnung)
konnten aus Gleichung (6-2) die Molenbriiche der einzelnen Komponenten ermittelt werden
[60]. Der linke Term in Gleichung (6-2) beschreibt die Molenbruchdnderung bezogen auf die
Gesamtmenge. Die sich in der Flussigphase ergebenden Molenbriiche x;4 wurden durch
Ansetzen einer Gesamtbilanz, welche von einem sich instantan einstellenden
Adsorptionsgleichgewicht ausgeht, entsprechend Gleichung (6-3) erhalten.

4
Nges = NgM 2 aki _(_2aik Xj (6-3)
ges s Kat = 1+ ZaiKi 1+ ZaiKi 1Al
1=

Um das Modell an die experimentellen Daten anzugleichen, wurden die
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten ky, und Ky angepasst. Die Anpassung erfolgte der
Bedingung folgend, dass die Summe der Fehlerquadrate (Abweichung vom realen
Molenbruch) minimal wird. Als Zielkomponente der Optimierung wurde das Reaktionsprodukt
MeOAc gewahlt. Die Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten kyn, und Kge wurden bei
Vorliegen einer einheitlichen Temperatur, unabhéngig von der eingesetzten
Katalysatormasse, als konstant angesetzt. Die Modellierung des MeOAc-Molanteiles Uber
die Zeit ist fur unterschiedliche Katalysatormassen in Abbildung 6-19 dargestellt. Die
durchgezogenen Linien entsprechen den Ergebnissen aus der Modellierung gemall dem

Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus.
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Abbildung 6-19: Modellierung: Zeitlicher Verlauf des MeOAc-Molanteiles bei Variation der
eingesetzten Katalysatormasse, mg,=10-30g, T=40°C, &aquimolares
Eduktverhaltnis

Man erkennt aus Abbildung 6-19, dass die modellierten Werte eine gute Ubereinstimmung
mit dem Experiment aufweisen. Der qualitative Verlauf und die Absolutwerte decken sich mit
den Messwerten. In Abbildung 6-20 ist der zeitliche Verlauf des H,O-Molanteils
wiedergegeben.
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Abbildung 6-20: Modellierung: Zeitlicher Verlauf des H,O-Molanteiles bei Variation der
eingesetzten Katalysatormasse, my,; =10-30g, T =40°C, aquimolares
Eduktverhaltnis

Die Modellierung des H,O-Molanteiles deckt sich qualitativ mit dem Kurvenverlauf aus dem
Experiment. Das in Kapitel 6.6 diskutierte Schneiden der Kurven wird durch das Modell
wiedergegeben. Die modellierten Absolutwerte des H,O-Molanteiles weisen eine absolute
Abweichung von maximal 3,5Mol% auf. Die Darstellung der modellierten
Konzentrationsverlaufe von MeOH und HOAc sind im Anhang Abbildung 9-1 und Abbildung
9-2 zu entnehmen. FiUr alle Katalysatormassen deckt sich das Modell beziglich
Kurvenverlauf und den Absolutwerten in guter Ubereinstimmung mit dem Experiment.

6.9.2 Einfluss der Reaktionstemperatur

Die Temperaturabhéngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten wurde basierend auf
der Arrhenius-Gleichung modelliert. Die Anpassung des Modells an die experimentellen
Daten erfolgte gleich wie bei den Versuchsreihen mit variierter Katalysatoreinsatzmenge
(siehe Kapitel 6.9.1). Die Temperaturabhéangigkeit der Adsorptionskonstanten (siehe
Kapitel 6.2) wurde durch das Modell berlcksichtigt. Aufgrund des exotherm reversiblen
Adsorptionsprozesses  ergaben  sich mit  steigender  Temperatur  reduzierte
Adsorptionskonstanten. In Abbildung 6-21 ist der zeitliche Verlauf des MeOAc-Molanteils
wiedergegeben.
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Abbildung 6-21: Modellierung: Zeitlicher Verlauf des MeOAc-Molanteiles bei unterschiedlichen

Temperaturen, myg, =309, T=35-49,9 °C, dquimolares Eduktverhaltnis

Wie aus Abbildung 6-21 ersichtlich ist, werden die experimentellen MeOAc-
Konzentrationsverlaufe durch das Modell in guter Ubereinstimmung beschrieben. In
Abbildung 6-22 ist der modellierte zeitliche Verlauf des H,O-Molanteiles Uber die
Versuchszeit dargestellt.
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Abbildung 6-22: Modellierung: Zeitlicher Verlauf des H,O-Molanteiles bei unterschiedlichen

Temperaturen, my, =309, T =35-49,9 °C, aquimolares Eduktverhéltnis

90



Ergebnisse

Die qualitativen Kurvenverlaufe werden durch das Modell reprasentativ wiedergeben, die
maximale Absolutabweichung des modellierten H,O-Gehaltes von den experimentell
bestimmten Werten betragt 3 Mol%. In Abbildung 6-23 sind die aus der Modellierung nach
Langmuir-Hinshelwood erhaltenen Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten Ky, und Kgex in
Abhangigkeit von der Temperatur dargestellt.
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Abbildung 6-23: Modellierte Temperaturabhéangigkeit der Reaktionsgeschwindigkeits-
konstanten Kkni, und Kigek, Mgar=30g, T=35-49,9°C, &aquimolares
Eduktverhaltnis

Die durchgezogenen Linien entsprechen der Modellierung durch die Arrhenius-Gleichung. In
Ubereinstimmung mit der Theorie steigen die Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten mit
zunehmender Temperatur an. Bei einer Temperatur von 50°C betragt die
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante der Hinreaktion ki, = 8,42:102 mol g™ min™® und jene
fur die Ruckreaktion ke = 1,6510° mol g* min™. Die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante
der Veresterungsreaktion ist folglich um mehr als eine Zehnerpotenz gréer als die der
Hydrolysereaktion. In Tabelle 6-5 sind die Aktivierungsenergien und Stol3faktoren der Hin-
und Rickreaktion gemaf der Arrhenius-Gleichung abgebildet.

Tabelle 6-5: Aktivierungsenergie und StofRfaktor der Geschwindigkeitskonstanten ky;, und Kgek

EAhin EAr[Jck Ahin Ar[jck
kJ mol™* kJ mol™* mol min™* g* mol min™ g™
55,4 58,0 7,77TE+07 4,02E+06

Aus den Geschwindigkeitskonstanten kann entsprechend Gleichung (6-4) die
thermodynamische Gleichgewichtskonstante ermittelt werden. Alle in der Gleichung
enthaltenen Faktoren weisen eine Temperaturabhéngigkeit auf. Sie wird durch das
verwendete Modell beriicksichtigt.
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_ KninKnoacKmeon

6-4
kriickKMeOAcKHZO ( )

Aus den freien Standardbildungsenthalpien ergibt sich eine thermodynamische
Gleichgewichtskonstante von 37,6 (Kapitel 4.7). Aus der Modellierung ergibt sich eine
thermodynamische Gleichgewichtskonstante von 36, welche folglich eine gute
Ubereinstimmung mit dem Literaturwert aufweist.

Aus den modellierten Gleichgewichtskonstanten kann mit der linearen Form der van’t Hoff-
Gleichung (Gleichung (4-31)) die Reaktionsenthalpie der Veresterungsreaktion bestimmt
werden. Sie wird gemaf? Gleichung (6-5) formuliert. Der Beziehung liegt die Annahme einer
konstanten Reaktionsenthalpie im untersuchten Temperaturbereich zu Grunde.

kyinK K —Ah As
InK = In hin ™ HOAc™MeOH _ R + _R (6-5)
KrickKmeoacKu,o ~ RT R

Das Modell bestétigt die aus den Standardbildungsenthalpien abgeleitete Exothermie der
Veresterungsreaktion (Ahg = -8,2 kJ mol™ bei 25 °C). Die modellierte Reaktionsenthalpie der
Methylacetatsynthese weist einen Wert von Ahg =-0,67 kJ mol* auf. In der Arbeit von
Popken et al. wurde die Exothermie des Adsorptionsschrittes nicht berticksichtigt [43]. Sie
weist fur H,O eine Wert von Ahags q2o = -4,78 kJ mol? und fir MeOAc einen Wert von
ANags. meoac = -1,85 kJ mol™* auf. Dies birgt eine Fehlerquelle, welche die Differenzen zur
vorliegenden Arbeit erklart. Die Reaktionsenthalpien aus der Arbeit von Pépken et al. zeigen
im Vergleich zur vorliegenden Arbeit jedoch gréRere Ubereinstimmung mit den
theoretischen, auf der Thermodynamik basierenden Reaktionsenthalpien

6.9.3 Einfluss des Eduktverhaltnisses

Auf Basis des in Kapitel 6.9.1 und 6.9.2 erarbeiteten Kinetikmodells, wurden die
Versuchsreihen mit variierendem Eduktverhaltnis modelliert. In Abbildung 6-24 und
Abbildung 6-25 sind die Versuche fir ein Eduktverhaltnis von 2:1 bzw. 1:2 (MeOH:HOAC)
dargestellt. Auf der Ordinate sind die Molanteile aller Reaktionsteilnehmer aufgetragen, die
Abszisse gibt die Versuchszeit wieder. Die durchgezogenen Linien basieren auf dem
angesetzten Kinetikmodell nach Langmuir-Hinshelwood, die Punkte entsprechen den
experimentellen Versuchsdaten. Aus Abbildung 6-24 und Abbildung 6-25 geht hervor, dass
die modellierten Werte eine gute Ubereinstimmung mit dem Experiment aufweisen. Die
maximale Absolutabweichung des modellierten Molanteils der limitierenden Komponenten
betragt in beiden Fallen 3 Mol%.
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Abbildung 6-24: Modellierung: Zeitlicher Verlauf der Molanteile in der Flissigphase bei einem
Eduktverhéltnis (MeOH:HOAc) von 2:1, my, =309, T =40 °C
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Abbildung 6-25: Modellierung: Zeitlicher Verlauf der Molanteile in der Flissigphase bei einem
Eduktverhaltnis (MeOH:HOAc) von 1:2, my, =309, T=40°C

In Abbildung 6-26 und Abbildung 6-27 sind die modellierten Molanteile der Komponenten fur
ein Eduktverhéltnis (MeOH:HOACc) von 4:1 bzw. 1:4 dargestellt, welche ebenfalls eine gute
Ubereinstimmung mit dem Experiment aufweisen.
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Abbildung 6-26: Modellierung: Zeitlicher Verlauf der Molanteile in der Flissigphase bei einem
Eduktverhéltnis (MeOH:HOAc) von 4:1, my, =309, T =40 °C
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Abbildung 6-27: Modellierung: Zeitlicher Verlaufs der Molanteile in der Flissigphase bei einem
Eduktverhéaltnis (MeOH:HOACc) von 1:4, my, =309, T=40°C

Durch Quantifizierung des Einflusses der eingesetzten Katalysatormasse, der Temperatur
und des Eduktverhéintisses konnte die Reaktionskinetik der heterogen katalysierten
Methylacetatsynthese auf Basis des Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus erfolgreich
modelliert werden. Die Ermittlung der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten erfolgte durch
Anwendung des numerischen Integrationsverfahrens nach Runge-Kutta (4.0rdnung). Die
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Anpassung erfolgte durch Minimierung der Fehlerquadratsummer der Zielkomponente
MeOAc. Die Bestimmung der Adsoprtionskonstanten erfolgte basiernd auf
Multikomponenten-Langmuir-lsothermen. Diese Versuche wurden mit nichtreaktiven binéren
Mischungen durchgefiihrt, um eine isolierte Betrachtung des Adsorptionsverhaltens zu
gewabhrleisten. Es zeigte sich, dass mit zunehmender Polaritdt der Komponenten, die
Adsoprtionsaffinitéat steigt. H,O weist mit einer Adsorptionskonstanten von Ky,o = 4,76 die
grofite Adsorptionsneigung aller Komponenten auf, MeOAc als unpolarste Komponente im
Reaktionsgemisch hat eine Adsorptionskonstante von Kyeoac =1,96. Das ermittelte
Kinetikmodell ermdéglichnt die fundierte Beschreibung der Reaktionskinetik unter
Berlcksichtigung der Betriebsbedingungen. Die Lage des Reaktionsgleichgewichtes wird
durch das Modell in guter Ubereinstimmung mit den Literaturwerten wiedergegeben. Der
modellierte Wert der thermodynamischen Gleichgewichtskonstanten bei einer Temperatur
von T=40°C betragt K=37,6, aus dem Modell ergibt sich ein Wert von 36.
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6.10 Pervaporation

6.10.1 Pervaporation mit hydrophilen Membranen

Im folgenden Abschnitt werden die Ergebnisse aus den Versuchen mit drei kommerziell
erhaltichen  hydrophilen ~ Membranen  (PERVAP™2255-80, @ PERVAP™2255-70,
PERVAP™2255-30) der Firma Sulzer Chemtech AG dargestellt. Die Membranen
unterscheiden sich im Quervernetzungsgrad der aktiven Schicht. Um die prinzipielle Eignung
hydrophiler Membranen in der Methylacetatsynthese zu bestimmen, wurde die Auftrennung
des limitierenden, binaren Gemisches MeOAc/MeOH untersucht Die Selektivitat der
Membran und der Permeatfluss wurden als ZielgréRen festgelegt. Die Versuchsparameter
sind in Tabelle 6-6 aufgelistet

Tabelle 6-6: Versuchsparameter der Pervaporationsversuche mit hydrophilen Membranen

T 50 °C
Preed 1,5 Bar
Prermeat | 0,15 Bar
XMeOAc 0-100 Gew.%

In Abbildung 6-28 ist das Trennverhalten der drei hydrophilen Membranen dargestellt.

Massenanteil MeOH,Permeat [kg kg™]

Abbildung 6-28:
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Der Massenanteil an MeOH im Feed ist auf der Abszisse aufgetragen, die Ordinate gibt den
korrespondierenden massenbezogenen Methanolgehalt im Permeat wieder. Die orange
Kurve im Diagramm entspricht dem Dampf-Flissig-Gleichgewicht (VLE) des binéaren
Gemisches MeOAc/MeOH bei atmospharischen Bedingungen. Die aus den
Pervaporationsversuchen erhaltenen Daten beschreiben keinen Gleichgewichts-, sondern
einen Beharrungszustand. Dies folgt aus dem Vorliegen eines einseitig gerichteten
Permeatflusses. Das Azeotrop, welches bei einem Massenanteil an MeOH von 19 Gew.%
liegt, kann mit allen drei Membranen Uberwunden werden. Die Trennschéarfe wird mit
steigendem Methanolgehalt geringer, dies ist auf Quellungsphanomene innerhalb der aktiven
Membranschicht zuriickzufuhren. Der Quellungsgrad der hydrophilen Membranen ist primar
durch den Methanolgehalt im Feed bestimmt, da MeOH aufgrund seiner Polaritdt zu einer
verstarkten Quellung der hydrophilen Membranen fihrt. Die Barrierewirkung der aktiven
Schicht ist folglich reduziert, dies flhrt zu einer verminderten Aufkonzentrierung von MeOH
im Permeat. Am azeotropen Punkt des binaren Gemisches MeOAc/MeOH liegt der Molanteil
an MeOAc bei 0,81 kg kg™, die somit geringe Quellung der Membran resultiert in einer hohen
Trennscharfe. Der Einfluss des Quervernetzungsgrads spiegelt sich in den unterschiedlichen
Trennkurven der Membranen wider. Mit zunehmenden Quervernetzungsgrad verdichtet sich
das Molekillnetz der aktiven Schicht. Die am starksten quervernetzte Membran
PERVAP™2255-80 weist die groRte Trennscharfe und folglich die beste Aufkonzentrierung
von MeOH im Permeat auf.

In  Abbildung 6-29 ist der massenbezogene Permeatstrom der Membranen
PERVAP™2255-80, PERVAP™2255-70 und PERVAP ™2255-30 dargestellt.
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Abbildung 6-29: Vergleich der Permeatflisse der Membranen PERVAP ™2255-80,
PERVAP™2255-70, PERVAP ™2255-30; Ppermeat = 150 mbar, Treeq = 50 °C,
AMembran = 27,5 sz
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Auf der Abszisse ist der Massenanteil an MeOH im Feed aufgetragen, der Ordinate ist der
Permeatfluss zu entnehmen. Die Membran PERVAP™2255-30 weist die hdochsten
Permeatfliisse auf und erreicht Maximalwerte von ca. 9,5 kg h™ m. Unter Einbeziehung des
Sachverhaltes aus Abbildung 6-28 erkennt man, dass ein steigender Grad an
Quervernetzung zu einem reduzierten Permeatfluss fuhrt. Der Permeatstrom nimmt in
folgender Reihenfolge ab:

JPERVAP™2255-30 = JPERVAP™2255-70 > JPERVAP™™2255_80

Ein geringerer Permeatstrom lasst auf eine ausgepragtere Barrierewirkung der aktiven
Membranschicht schlie3en, dies ist gleichbedeutend mit einer erhéhten Selektivitat. Die
Membran PERVAP™2255-80, welche die groRte Trennscharfe aufweist, erreicht einen
maximalen Permeatstrom von ca. 0,8 kg h® m? und liegt somit um eine GréRenordnung
unter den Permeatflissen der Membran PERVAP™2255-30. In Abbildung 6-30 sind die
molbezogenen Permeatfliisse der Einzelkomponenten fiir die Membran PERVAP™2255-80
dargestellt. Auf der Abszisse ist der Molanteil an MeOH im Feed dargestellt, auf der Ordinate
sind die Permeatfliisse der Einzelkomponenten bzw. der gesamte Permeatfluss aufgetragen.
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Abbildung 6-30: Permeatfluss der Einzelkomponenten der Membran PERVAP™2255-80;
Prermeat = 150 mbar, Teeeq = 50 °C, Amembran = 27,5 cm’

Bei Betrachtung des Methanolflusses erkennt man, dass ab einem Molanteil an MeOH von
0,2 mol mol™* im Feed, der Permeatfluss mit zunehmender Methanolkonzentration im Feed
kontinuierlich ansteigt. Dies resultiert aus der steigenden Triebkraft fur den
Methanoltransport. Der Verlauf des Methylacetatflusses zeigt ein abweichendes Verhalten.
Im Bereich eines Molanteils an MeOAc von 0,15 - 0,22 mol mol™ flacht der Verlauf des
Methylacetatflusses ab. Bei weiterer Steigerung des Methylacetatanteils im Feed, die zu
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einer TriebkraftvergroRerung fuhrt, weist der Permeatfluss an MeOAc einen abfallenden
Verlauf auf. Der Grund fur dieses Abflachen bzw. Abfallen der Kurve liegt in der bereits zuvor
beschriebenen Quellung der Membran. Bei hohen Methylacetatkonzentrationen ist die
hydrophile Membran minimal gequollen, die Molekilstruktur innerhalb der aktiven Schicht
verdichtet sich und erschwert die Permeation durch die Membran. Der abfallende
Kurvenverlauf des Permeatflusses des Methylacetats spiegelt die gegensatzliche Wirkung
von Triebkrafterhdhung und reduzierter Quellung wider. Letztere ist bei Membranen mit
geringen  Durchflissen (PERVAP™2255-70, PERVAP™2255-80) gegeniiber der
Triebkrafterh6hung dominierend. In Abbildung 6-31 ist der molbezogene Permeatfluss flr die
Membran PERVAP™2255-70 dargestellt. Der maximale Gesamtpermeatfluss fiir diese
Membran betragt ca. 75 molh® m? und ist im Vergleich zu der in Abbildung 6-30
dargestellten Membran PERVAP™2255-80 um einen Faktor von ca. 3 erhoht.
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Abbildung 6-31: Permeatfluss der Einzelkomponenten der Membran PERVAP ™2255-70;
Prermeat = 150 mbar, Teeeq = 50 °C, Amembran = 27,5 sz

Betrachtet man die Permeatflussverlaufe der Einzelkomponenten erkennt man, dass die
Membranen PERVAP™2255-80 und PERVAP™2255-70 qualitativ gleiches Verhalten
aufweisen. Der Methylacetatfluss durch die Membran weist bei geringen
Methanolkonzentrationen im Feed einen abfallenden Verlauf auf. Dies leitet sich aus der
Abhangigkeit des Permeatflusses vom Quellungsgrad ab. Der Methanolfluss ist bis zu einem
Molanteil an MeOH von 0,1 mol mol™ aufgrund der minimalen Quellung gering. Bewegt man
sich weiter hin zu methanolreicheren Bereichen, steigt der Permeatfluss aufgrund des
Quellungseinflusses und der Steigerung der Triebkraft an. In Abbildung 6-32 ist der
molbezogene Permeatfluss fiir die Membran PERVAP™2255-30 dargestellt. Aufgrund der
geringsten Quervernetzung aller hydrophilen Membranen ergeben sich fur die Membran
PERVAP™2255-30 die gréRten Permeatfliisse. Der maximale Gesamtpermeatfluss fir diese
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Membran betragt ca. 220 mol h* m™. Der Methanolfluss durch die Membran steigt iiber den
gesamten Konzentrationsbereich an. Die Quellung bei geringen Methanolkonzentrationen
dieser hydrophilen Membran ist aufgrund des héheren Permeatflusses ausgepragter, als bei
den Membranen PERVAP™2255-80 und PERVAP ™2255-70.
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Abbildung 6-32: Permeatfluss der Einzelkomponenten der Membran PERVAP ™2255-30;
Prermeat = 150 mbar, Teeeq = 50 °C, Amembran = 27,5 sz

Dies spiegelt sich ebenfalls im Verlauf des Methylacetatstromes wider. Im Gegensatz zu den
starker quervernetzten Membranen PERVAP™2255-80 und PERVAP™2255-70 bleibt der
Methylacetatfluss durch die Membran, nach einem Abflachen bei einem Molanteil an MeOAc
von ca. 0,4 mol mol™*, bis hin zu reinem MeOAc im Feed auf einem annahernd konstanten
Niveau. Im Bereich des konstanten Methylacetatflusses heben sich die Triebkrafterh6hung
und der Quellungseinfluss gegenseitig auf. Die relative Anderung des Quellungsgrades uber
den gesamten Konzentrationsbereich ist folglich fir Membranen mit geringer
Quervernetzung und hohen Permeatflissen signifikant geringer.

6.10.2 Pervaporation mit organophilen Membranen

In  Abbildung 6-33 ist das Trennverhalten der drei PDMS-basierten Membranen
PERVAP™4060, PDMS 04-075, PDMS 04-123 und der POMS-basierten Membran
POMS 05-119 dargestellt. Die Membran PERVAP™4060 ist kommerziell erhéltlich und
wurde von der Firma Sulzer Chemtech AG zur Verfiugung gestellt. Die
Membran PDMS 04-075, die Membran PDMS 04-123 und die Membran POMS 05-119
entstammen dem Helmholtz-Zentrum Geesthacht (Zentrum fir Material- und
Kistenforschung GmbH). Die Stiitzschichten der Membranen bestehen aus Polyacrylnitril
bzw. Polyester. In Abbildung 6-33 ist der Molanteil an MeOAc im Feed auf der Abszisse

aufgetragen, auf der Ordinate ist der korrespondierende Methylacetatgehalt im Permeat
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dargestellt. Die orange eingezeichnete Kurve entspricht dem Dampf-Flissig-Gleichgewicht
(VLE) des Systems MeOAc/MeOH bei atmosphéarischen Bedingungen.
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Abbildung 6-33: Trenncharakteristik der organophilen Membranen PERVAP ™4060,
PDMS 04-123, PDMS 04-075, POMS 05-119; ppermeat = 50 mbar, Tgeeq = 50 °C,
Apembran = 27,5 sz

Die beiden PDMS-basierten Membranen PERVAP™4060 und PDMS 04-123 weisen im
Bereich des Azeotropes geringe Selektivitdten auf und sind nicht in der Lage das Azeotrop
zu Uberwinden. Der Aufbau der beiden Membranen ist vergleichbar, da das Grundmaterial
und vermutlich der Quervernetzungsgrad der aktiven Schicht ahnlich sind. Die aktive Schicht
der Membran PDMS 04-075 ist ebenfalls aus Polydimethylsiloxan aufgebaut, der Grad der
Quervernetzung ist im Vergleich zu den Membranen PERVAP™4060 und PDMS 04-123
erhoht. Dies spiegelt sich in einer verbesserten Trennscharfe wider, welche die Uberwindung
des Azeotrops bestimmt. Die POMS-basierte Membran POMS 05-119 zeigte die beste
Selektivitat. Liegt im Feed die azeotrope Mischung vor, ergibt sich bei Einsatz dieser
Membran eine signifikante Anreicherung von MeOAc im Permeat. Fir alle Membranen gilt,
dass mit kleiner werdendem Gehalt an MeOAc im Feed die Selektivitat steigt. Dies resultiert
aus Quellungsphdnomenen innerhalb der organophilen Membranen, welche in umgekehrter
Wirkung auch bei den hydrophilen Membranen beobachtet wurden. Die organophilen
Membranen werden im Gegensatz zu den hydrophilen primar durch die unpolare
Komponente MeOAc gequollen. Das Azeotrop liegt bei einem Methylacetatgehalt von
0,67 mol mol?, die Membran ist in diesem Bereich stark gequollen. Die Barrierewirkung der
aktiven Schicht ist folglich reduziert und fuhrt zu einer reduzierten Aufkonzentrierung. Bei
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Feedmischungen ausgehend von reinem MeOH bis hin zu einem Molanteil an MeOH von
0,5 mol mol?, erreicht man mit der Membran POMS 05-119 im Permeat eine Anreicherung,
welche sich annahernd mit dem Dampf-Flissig-Gleichgewicht deckt. Das Dampf-Flussig-
Gleichgewicht entspricht dem idealisierten Trennverhalten einer konventionellen
Rektifikationskolonne. In Abbildung 6-34 ist der massenbezogene Permeatstrom der
Membranen PERVAP™4060, PDMS 04-075, PDMS 04-123 und der Membran POMS 05-119
dargestellt. Auf der Abszisse ist der Massenanteil an MeOAc im Feed aufgetragen, der
Ordinate ist der Permeatfluss zu entnehmen.
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Abbildung 6-34: Permeatfliisse der organophilen Membranen PERVAP ™4060, PDMS 04-123,
PDMS 04-075, POMS 05-119:; Dpermeat = 50 mbar, Treed = 50 °C,
AMembran = 27,5 sz

Die Permeatfliisse der organophilen Membranen liegen ca. eine Gréf3enordnung Uber jenen
der hydrophilen Membranen (siehe Abbildung 6-29). Die Membranen PERVAP™4060 und
PDMS 04-123 wiesen ahnliche Durchfliisse auf. Bedingt durch den gleichen chemischen
Aufbau der aktiven Schicht, wurde neben den vergleichbaren Trennscharfen, auch eine
annahernde Ubereinstimmung der Permeatflisse nachgewiesen. Der Permeatfluss der
PDMS-basierten Membran PDMS 04-075, die sich wie aus Abbildung 6-34 ersichtlich ist,
durch eine hohere Selektivitat auszeichnet, ist im Vergleich zu den Membranen
PERVAP™4060 und PDMS 04-123 reduziert. Dies deckt sich mit dem Zusammenhang
zwischen dem Grad an Quervernetzung und dem Permeatstrom, welcher aus den
Ergebnissen der hydrophilen Membranen abgeleitet wurde. Eine zunehmende
Quervernetzung der aktiven Schicht reduziert den Permeatfluss. Die POMS-basierte
Membran POMS 05-119 weist mit einem maximalen Permeatstrom von 39 mol h™ m? die
geringsten Werte der organophilen Membranen auf. Wie aus Abbildung 6-33 hervor geht, ist
die Trennschéarfe dieser Membran die grof3te unter den organophilen Membranen. Alle
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Pervaporationsversuche bestéatigen den allgemeinen Zusammenhang, dass die Selektivitat
einer Membran und der Permeatstrom gegenlaufiges Verhalten aufweisen. In Abbildung 6-35
ist der molbezogene Permeatfluss der Einzelkomponenten fur die Membran PDMS 05-119
dargestellt. Der Abszisse ist der Molanteil an MeOAc im Feed zu entnehmen, auf der
Ordinate sind die Permeatflisse der Einzelkomponenten bzw. der gesamte Permeatfluss
aufgetragen.
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Abbildung 6-35: Permeatfluss der Einzelkomponenten der Membran POMS 05-119;
Prermeat = 50 mbar, Teeeq = 50 °C, Avembran = 27,5 sz

Der Methylacetatfluss durch die Membran steigt mit zunehmender Methylacetatkonzentration
im Feed kontinuierlich an. Dies folgt aus der erhdhten Triebkraft fur den
Methylacetattransport. Der Methanolfluss zeigt im Bereich erhdhter Methanolkonzentrationen
ein abweichendes Verhalten. Ab einem Molanteil an MeOH von 0,5 mol mol™ flacht der
Verlauf des Permeatflusses ab und bleibt trotz Steigerung der Methanolkonzentration im
Feed konstant. Bei den Untersuchungen der hydrophilen Membranen PERVAP™2255-70
und PERVAP™2255-80 wurde gegengleiches Verhalten festgestellt. Der Kurvenverlauf
begriindet sich in der Quellung der Membran. Allgemein bedingt primar jene Komponente die
Quellung der Membran, welche die signifikant ausgepragtere Sorptionsaffinitat besitzt. Bei
Verwendung von organophilen Membranen ist bei hohen Methanolkonzentrationen die
Membran minimal gequollen, die Molekulstruktur innerhalb der aktiven Schicht verdichtet
sich und erschwert die Permeation durch die Membran. Der konstante Methanolfluss ab
einem Methanolanteil von 0,5 mol mol™ bis hin zu reinem MeOH, spiegelt das gegenseitige
Aufheben von Triebkrafterhbhung und reduzierter Quellung wider. Der maximale
Methylacetatfluss fiir die Membran POMS 05-119 betrégt 525 mol h™ m™. Fir reines MeOH
wird ein Permeatfluss von 150 mol h* m? erreicht. In Abbildung 6-36 ist der molbezogene
Permeatfluss fir die Membran PDMS 04-075 dargestellt. Der maximale Gesamtpermeatfluss
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fur diese Membran betragt ca. 700 mol h™ m? und ist im Vergleich zu der in Abbildung 6-35
dargestellten Membran POMS 05-119 um ca. 40 % erhoht.
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Abbildung 6-36: Permeatfluss der Einzelkomponenten der Membran PDMS 04-075;
pPermeat =50 mbar, TFeed =50 OC, AMembran = 27,5 sz

Die Membran PDMS 04-075 zeigte qualitativ gleiches Verhalten wie die Membran
POMS 05-119. Der Methanolfluss durch die Membran bleibt ab einem Molanteil an MeOH
von 0,5 mol mol™? bis hin zu reinem MeOH im Feed, auf einem konstanten Wert. Dies lasst
auf ein vergleichbares Quellungsverhalten der Membran schlieBen und flie3t in die
Modellierung (Kapitel 6.10.3) des Permeatflusses mit ein. Der Methylacetatfluss durch die
Membran steigt mit zunehmender Methylacetatkonzentration im Feed kontinuierlich an.
Dieses Verhalten stimmt mit jenem der Membran POMS 05-119 (berein und gilt somit als
bestétigt. In Abbildung 6-37 und Abbildung 6-38 sind die Permeatflisse der Membranen
PDMS 04-123 und PERVAP™4060 dargestellt.
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Abbildung 6-37: Permeatfluss der Einzelkomponenten der Membran PDMS 04-123;
Prermeat = 50 mbar, Treeq = 50 °C, Ayembran = 27,5 cm?

Der maximale Gesamtpermeatfluss beider Membranen betragt ca. 1000 mol h™ m™? und ist
im Vergleich zu der in Abbildung 6-35 dargestellten Membran POMS 05-119 um einen Faktor
von 2 grol3er.
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Abbildung 6-38: Permeatfluss der Einzelkomponenten der Membran PERVAP ™4060;
Prermeat = 50 mbar, Teeeq = 50 °C, Amembran = 27,5 sz
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Dieser Sachverhalt basiert auf dem Faktum, dass beide Membranen PDMS-basiert sind und
einen vergleichbaren Quervernetzungsgrad aufweisen. Dies konnte bereits aus den
Untersuchungen der Selektivitat festgestellt werden. Die Kurvenverlaufscharakteristik des
Methanolflusses, welche bei den Membranen POMS 05-119 und PDMS 04-75 beobachtet
wurde, konnte auch bei den Membranen PDMS 04-75 und PERVAP™4060 festgestellt
werden. Diesem Ph&nomen liegt das fiur MeOH gegenlaufige Verhalten von
Membranquellung und Triebkraft bei Verwendung organophiler Membranen zugrunde. Der
kontinuierliche Anstieg des Methlyacetatflusses durch die Membran ist allen organophilen
Membranen gemein.

6.10.3 Modellierung des Permeatflusses aus bindaren
Mischungen

Bei allen Membranen handelt es sich um dichte (nicht poroése), amorphe
Polymermembranen. Im  Gegensatz zu anorganischen Membranen, weisen
Polymermembranen ein spezifisches Quellungsverhalten auf, welches direkten Einfluss auf
die Selektivitat und den Permeatfluss hat. Die Quellung ist anisotrop, da aufgrund des
Phasenwechsels in der Pervaporation, die Membranen normal zur Membranflache
signifikante Unterschiede im Quellungsgrad aufweisen. Die dem flissigen Feed zugewandte
Seite der Membran ist stark gequollen, auf der Permeatseite ist die Membran nahezu
»rocken® [13].

Aus den Versuchen geht hervor, dass der Quellungsgrad von der Zusammensetzung des
Feed abhangt. Primar ist jene Komponente fur die Quellung verantwortlich, die eine &hnliche
Polaritéat wie die Polymermembran aufweist. Das allgemein formulierte Losungs-Diffusions-
Modell (siehe 4.4.1) beriicksichtigt diesen Einfluss nicht. Im Zuge dieser Dissertation wurde
ein  mathematischer Ausdruck erarbeitet, welcher den Quellungseinfluss auf den
Permeatfluss miteinbezieht. Die physikalische Beschreibung des Quellungsvorganges ist
aufgrund der Anisotropie komplex. In der Literatur finden sich einzelne Arbeiten zu diesem
Thema [61],[62]. Zur physikalisch fundierten Beschreibung der komplexen
Quellungsphanomene, welche nicht Gegenstand dieser Arbeit waren, bedarf es noch eines
intensiven Forschungsaufwands.

In dieser Arbeit wurde zur Beschreibung der Quelllung ein empirischer Quellungsterm S
eingefiihrt. Er geht als Multiplikator in die Transportgleichung ein, welche sich entsprechend
Gleichung (6-6 ) ergibt.

Ji=Q,Ap;-S (6-6)

Q, stellt dabei die mittlere membranspezifische Permeanz der Komponente i dar. Aus den
Untersuchungen der organophilen Membranen (Abbildung 6-35, Abbildung 6-36,
Abbildung 6-37 und Abbildung 6-38) ist ersichtlich, dass der Methanolfluss fir einen
Molanteil an MeOH im Feed zwischen 0,5 bis 1 mol mol™ annahernd konstante Werte
aufweist. Dieser Sachverhalt ist auch beim Methylacetatfluss in der hydrophilen Membran
PERVAP™ 2255-30 (siehe Abbildung 6-32) erkennbar, daher ist von einem vergleichbaren
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Quellungsverhalten auszugehen. Der Methylacetatfluss beim Einsatz von hydrophilen
Membranen (PERVAP™2255-70 und PERVAP™2255-80) hat einen abfallenden Verlauf im
Bereich hoher Methylacetatkonzentrationen. Der Quellungsgrad der Membranen andert sich
folglich Uber den gesamten Konzentrationsbereich relativ betrachtet starker als bei den
organophilen Membranen (bzw. Membran PERVAP™2255-30). Die Modellvorstellung zur
Formulierung des Quellungsfaktors basiert auf einer Grundquellung der Membranen. Diese
ergibt sich, wenn jene Komponente im Feed rein vorliegt, die eine zur Membran signifikant
unterschiedliche Polaritat aufweist. Es konnte ein allgemeiner mathematischer Ansatz
entsprechend Gleichung (6-7) fir den Quellungsterm formuliert werden.

S=a + XQK,Fn (6-7)

Der Ausdruck Xxqxe gibt den Molanteil, der fur die Quellung priméar verantwortlichen
Komponente im Feed wieder. Der Parameter a, welcher die Grundquellung beschreibt, wird
fur die organphilen Membranen und die Membran PERVAP™2255-30 mit dem Wert 1
angenommen. Firr die Membranen PERVAP ™2255-70 und PERVAP™2255-80 wird fiir den
Parameter a ein Wert von 0,1 gewahlt. Letztere Membranen weisen signifkant geringere
Permeatfliisse auf (< 3 kg h™ m?), die Grundquellung ist reduziert. Dem Exponenten n wird
bei der Modellierung von organophilen Membranen (inkl. Membran PERVAP ™2255-30) ein
Wert von 1 zugewiesen, fir die stark quervernetzten hydrophilen Membranen
(PERVAP™2255-70 und PERVAP™2255-70) wird sein Wert mit 2 festgelegt. Der Verlauf
des Permeatflusses von Methanol weist fir die Membran PERVAP™2255-70 bei
Methanolanteilen gréf3er als 80 Mol% ein abflachendes Verhalten auf. Der in Gleichung (6-7)
dargestellte empirische Quellungsterm erweitert sich zu einem Quotientenausdruck
entsprechend Gleichung (6-8).

g — a-+ XQK'Fn

6-8
b—c- XQK,Fn+1 +d- XQK,Fn+2 ( )

Wie Gleichung 6-8 zu entnehmen ist, ist dieser Ansatz an die Modellierung der Adsorption
angelehnt, da der Quellungsmechanismus durchaus als adsorptionsahnliches Ph&nomen
empirisch betrachten lasst.

Die Quellungsparameter, welche in direkter Abhangigkeit zum Quervernetzungsgrad der
aktiven Membranschicht stehen, sind in Tabelle (6-7) wiedergegeben.

Tabelle 6-7: Quellungsparamter der Membran PERVAP ™2255-70

b 1,97
5,5
d 6,1

Die Modellierung der Permeatfliisse unter Einbeziehung des Quellungsterms nach Gleichung
(6-7) ist beispielhaft fir die Membran POMS 05-119 in Abbildung 6-39 dargestellt.
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Abbildung 6-39: Modellierung der Permeatflisse der Einzelkomponenten der Membran
POMS 05-119; Prermeat = 50 mbar, Treed = 50 °C, Apembran = 27,5 cm?

Die Modellierungen der Membranen PDMS 04-075, PDMS 04-122, PERVAP™4060 und
PERVAP™2255-30 wurden in gleicher Weise durchgefiihrt und sind dem Anhang zu
entnehmen.

Die aus der Modellierung ermittelten mittleren Permeanzen der organophilen Membranen
sind in Tabelle 6-8 aufgelistet Durch Bildung des Quotienten der mittleren Permeanzen von
MeOAc und MeOH (siehe 4.4.2) ergibt sich die mittlere, idealisierte Selektivitat
(Permselektivitat), welche ebenfalls in Tabelle 6-8 angefihrt ist.

Tabelle 6-8: Mittlere Permeanzen und Permselektivitdten organophiler Membranen

Qmeoac Qumeon SMe0Ac/MeOH
mol bar h*m® | mol bar h*m™ -
POMS 05-119 334 278 1,20
PDMS 04-075 477 495 0,97
PDMS 04-123 668 822 0,86
PERVAP™4060 609 753 0,80

Man erkennt, dass die Permselektivitat fir die Membran POMS 05-119 den groften Wert
aufweist. Die Membranen PDMS 04-123 und PERVAP™4060 weisen mit Permselektivitaten
von 0,86 und 0,81 die geringsten Werte auf. Die berechneten idealisierten Selektivitaten
decken sich mit den in Abbildung 6-34 beobachteten Trenncharakteristiken der Membranen.
Bei der Membran POMS 05-119 ergab sich die grof3te Aufkonzentrierung von MeOAc im
Permeat, PDMS 04-123 und PERVAP™4060 zeigten die geringsten Trennscharfen.
Allgemein betrachtet sind die Trennscharfen der organophilen Membranen fir das
vorliegende Trennproblem fir eine industrielle Umsetzung nicht ausreichend. POMS und
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PDMS sind unpolar, MeOAc sorbiert daher bevorzugt. Das aufgrund der geringeren
Molekilgré3e verbesserte Diffusionsverhalten von MeOH beeinflusst das Trennverhalten der
Membran negativ. Die Membran POMS 05-119 weist die grofte Trennscharfe der
untersuchen organophilen Membranen auf und liegt beziglich der Trenncharakteristik im
Bereich des Dampf-Flussig-Gleichgewichtes. Die Anreicherung von MeOAc im Permeat bei
Selektivitaiten unter 1 (PDMS 04-075, PDMS 04-123, PERVAP™4060) basiert auf dem
erhdéhten Dampfdruck von MeOAc im Vergleich zum MeOH. Dies resultiert in einem erhéhten
treibenden Gefélle.

In  Abbildung 6-40 ist beispielhaft die Modellierung der hydrophilen Membran
PERVAP™2255-70 unter Einbeziehung des Quellungsterms nach Gleichung (6-8)
dargestellt.
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Abbildung 6-40: Modellierung der Permeatflisse der Einzelkomponenten der Membran
PERVAP ™2255-70; Ppermeat = 50 Mbar, Preeq = 1,5 bar, Treeq = 50 °C

Die Modellierung der Membran PERVAP™2255-80 wurde entsprechend Gleichung (6-7)
durchgefiihrt und ist dem Anhang zu entnehmen. Die modellierten Durchfliisse zeigen gute
Ubereinstimmung mit den experimentellen Ergebnissen. Die aus der Modellierung ermittelten
mittleren Permeanzen der hydrophilen Membranen sind in Tabelle 6-9 dargestellt. Aufgrund
der abweichenden Ansétze fur den Quellungsterm sind die Absolutwerte der mittleren
Permeanzen nicht signifkant. Die mittlere Permselektivitat der Membranen ist reprasentativ.
Sie wird aus dem Quotienten der mittleren Permeanzen fur MeOH und MeOAc gebildet und
gibt rprasentativen Aufschlu® Uber die Trenncharakterisitk. Sie ist unabh&ngig von der
Formulierung des Quellungsterms.
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Tabelle 6-9: Mittlere Permeanzen und Permselektivitaten hydrophiler Membranen

QMeOH QMeOAc §MeOH/MeOAc
mol bar h*m® | mol bar h*m™ -
PERVAP™2255-80 58,3 6,7 8,75
PERVAP™2255-70 412,9 62,2 6,64
PERVAP™2255-30 264,8 105,6 2,51

Aus Tabelle 6-9 geht hervor, dass die Permselektivititen der hydrophilen Membranen im
Vergleich mit jenen der organophilen Membranen signifikant héher sind. Dies resultiert aus
den Sorptions- und Diffusionsverhaltnissen. Es besteht eine chemische Ahnlichkeit zwischen
der zu permeierenden Zielkomponente MeOH und der aktiven Membranschicht (PVA). Das
bevorzugte Diffusionsverhalten von MeOH wirkt sich in der Methylacetatsynthese bei
Verwendung hydrophiler Membranen im Gegensatz zu organophilen Membranen positiv aus.
Die Membran PERVAP™2255-80 weist mit einem Wert von 8,75 die hochste
Permselektivitat auf. Mit abnehmendem Quervernetzungsgrad ergeben sich reduzierte
Selektivitaten, dieser Sachverhalt deckt sich mit den in Abbildung 6-28 beobachteten
Trenncharakteristiken der Membranen.

6.10.4 Temperaturabhangigkeit des Trennergebnisses

Die Membran POMS 05-119 zeigte die groRten Selektivitdten und ist somit aus
wirtschaftlicher Sicht die bestgeeignetste organophile Membran fir eine grof3technische
Umsetzung. Der Einfluss der Temperatur wurde im Bereich zwischen 40 - 60°C variiert. Im
Vergleich zu den Versuchen bei 50 °C wurde neben der Temperatur auch der feedseitige
Druck veréandert. Aufgrund der Temperaturabhangigkeit des Dampfdruckes wurde der Druck
auf der Feedseite erhdht, um einen flissigen Aggregatszustand des Feed zu gewahrleisten.
In Abbildung 6-41 ist das Trennverhalten der Membran POMS 05-119 bei unterschiedlichen
Temperaturen dargestellt.
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Abbildung 6-41: Einfluss der Temperatur auf die Trenncharakteristik der organophilen
Membran PDMS 05-119; Ppermeat = 50 mbar, Treeq = 40/50/60 °C,
AMembran = 27,5 sz

Der Molanteil an MeOAc im Feed wird auf der Abszisse dargestellt, auf der Ordinate ist der
korrespondierende Methylacetatgehalt im Permeat aufgetragen. Die orange eingezeichnete
Kurve entspricht dem Dampf-Flissig-Gleichgewicht (VLE) des Systems MeOAc/MeOH unter
atmospharischen Bedingungen. Fir die Versuche mit 40 °C bzw. 60 °C wurden jeweils drei
unterschiedliche Einsatzmischungen vermessen. Aus Abbildung 6-41 ist zu erkennen, dass
das Azeotrop bei allen drei Temperaturen Uberwunden werden konnte. Die
Trenncharakteristiken der Membran bei Temperaturen von 40 °C und 50 °C zeigten groR3e
Ubereinstimmung, die Abweichungen der beiden Kurven zueinander liegen im Bereich des
experimentellen Messfehlers. Die bei einer Temperatur von 60 °C durchgefihrten Versuchen
ergaben eine reduzierte Aufkonzentrierung des Methylacetats im Permeat. In Abbildung 6-42
bzw. in Abbildung 6-43 sind die Permeatfliisse der Einzelkomponenten MeOAc bzw. MeOH
bei Feedtemperaturen von 40 °C, 50 °C und 60 °C, gegen den Molanteil an MeOAc im Feed
aufgetragen. Die durchgezogenen Linien entsprechen den Permeatflissen, welche mit dem
in Kapitel 6.10.3 eingefuihrten adaptierten Losungs-Diffusions-Modell berechnet wurden. In
der Modellierung wurde fiir alle Temperaturen gleiches Quellungsverhalten der Membranen
vorausgesetzt. Aus Abbildung 6-42 und Abbildung 6-43 wird ersichtlich, dass mit
zunehmender Temperatur die Permeatflisse von MeOAc und MeOH ansteigen. Der
Permeatfluss von MeOH bei einer Temperatur von 60 °C ist ca. um einen Faktor 2 grof3er als
jener bei einer Temperatur von 40 °C. Fir alle Temperaturen zeigt der Permeatfluss von
MeOH das bereits diskutierte charakteristische Abflachen bei Methanolkonzentrationen von
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groRer 0,4 mol mol™. Die modellierten Permeatfliisse geben dieses Verhalten in guter
Ubereinstimmung mit den experimentellen Werten wieder.
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Abbildung 6-42: Temperatureinfluss auf den Permeatfluss von MeOAc bei der Membran
PDMS 05-119; Ppermeat = 50 mbar, Treeq = 40/50/60 °C, Ayembran = 27,5 €M
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Abbildung 6-43: Temperatureinfluss auf den Permeatfluss von MeOH bei der Membran
PDMS 05-119; ppermeat= 50 mbar, Treeq = 40/50/60 °C, Amembran = 27,5 cm?
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6.10.5 Temperaturabhangigkeit der Permeanz

In Abbildung 6-44 ist die Temperaturabhangigkeit der Permeanzen von MeOAc und MeOH
dargestellt. Auf der Abszisse ist die Betriebstemperatur aufgetragen, der Ordinate sind die
Werte fir die Permeanz zu entnehmen. Die zugrundeliegenden Daten stammen aus den
Permeatflussmodellierungen, welche in Abbildung 6-42 und Abbildung 6-43 dargestellt sind.
Die durchgezogenen Linien entsprechen der modellierten Temperaturabhangigkeit der
Permeanz durch einen Arrhenius-Ansatz (siehe Gleichung (4-39)).
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Abbildung 6-44:. Temperaturabhangigkeit der Permeanz von MeOAc und MeOH fir die
Membran PDMS 05-119; ppermeat = 50 mbar, Treeq = 40/50/60 °C,
Avembran = 27,5 sz

Man erkennt aus Abbildung 6-44, dass mit zunehmender Temperatur die Permeanz
abnimmt. Die Aktivierungsenergien der Permeanzen fir MeOH und MeOAc weisen folglich
negative Werte auf. Sie betragen —13,06 kJ mol™ fir MeOH und -11,92 kJ mol™ fiir MeOAc.
Grundsatzlich kénnen sich die Aktivierungsenergie der Permeanz, welche ident mit jener der
Permeabilitat ist, gemafl Gleichung (4-39) additiv aus der Aktivierungsenergie der Diffusion
Ep und der molaren Losungsenthalpie Ahs zusammensetzen. Die Sorption von Alkoholen
und Estern an organophilen Membranen ist ein exothermer Vorgang, die Sorptionsenthalpie
sind folglich negativ. Ist die Losungsenthalpie betragsméfig grofRer als die positive
Aktivierungsenergie der Diffusion, ergeben sich negative Werte fir die Aktivierungsenergie
der Permeanz bzw. der Permeabilitdit. Die Abnahme der Permeanz infolge -einer
Temperaturerhbhung grindet sich pha&nomenologisch in der Verschiebung des
Adsorptionsgleichgewichtes. Nach van't Hoff (Gleichung (4-28)) leitet sich fir exotherm-
reversible Vorgédnge bei Erhohung der Temperatur, eine Gleichgewichtsverschiebung in
Richtung des nicht adsorbierten Zustandes ab. Die Anzahl an sorbierten Molekllen an der
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Membranoberflache wird reduziert. Dieser Effekt dominiert Uber den positiven
Temperatureinfluss auf den Diffusionsvorgang. Die Werte fir die mittleren Permeanzen und
Permselektivitaten bei unterschiedlichen Temperaturen sind Tabelle 6-10 zu enthehmen. Die
Ergebnisse aus der Modellierung nach einer Arrhenius-Beziehung (4-39) sind in Tabelle 6-11

dargestellt.

Tabelle 6-10: Temperaturabhéngigkeit der mittleren Permeanzen und Permselektivitdten von
MeOAc und MeOH

POMS 05-119 QMeOAC QMeOH §MeOAC/MeOH
mol bar h* m? | mol bar h* m? -
40°C 356,4 349,1 1,02
50°C 336,5 280,2 1,20
60°C 270,3 258,6 1,04

Aus den Permselektivitdten in Tabelle 6-10 ist zu erkennen, dass die Permselektivitat nicht
vollstandig unabhangig von den Betriebsbedingungen ist. Mit zunehmender Temperatur
werden die Permeanzen geringer, der Quotient wird durch die geringer werdenden
Bezugswerte beeinflusst. Vergleicht man das Trennergebnis, welches in Abbildung 6-41
dargestellt ist, mit den Werten fir die Permselektivitat aus Tabelle 6-11, erkennt man, dass
letztere nicht den exakten Sachverhalt beschreiben. Mit héher werdender Temperatur wird
die Permselektivitdt zu hoheren Werten hin verschoben und zeigt eine Abweichung zum
beobachteten Trennergebnis.

Tabelle 6-11: Aktivierungsenergie und StoR3faktor der Permeanz von MeOAc und MeOH

POMS 05_119 EAP,MeOAc EAP,MeOH AP,MeOAc AP,MeOH
kdmol* | kImol* | mol bar h* m? | mol bar h* m?
40°C
50°C -11,92 -13,06 3,77 2,26
60°C

Die Permeatfliisse selbst werden trotz reduzierter Permeanz mit zunehmender Temperatur
groler. Die signifikant erhdhten Triebkrafte aufgrund der gréReren Dampfdriicke Ubertreffen
in ihrer Wirkung den Einfluss der verminderten Permeanzen. Die Temperaturabhangigkeit
des Permeatflusses lasst sich ebenfalls mit einem Arrhenius-Ansatz beschreiben (siehe
Gleichung(4-35)) und gibt die gesamte Information Uber den Temperatureinfluss auf den
Permeatfluss wieder. Die Aktivierungsenergie Ea;; des Permeatflusses ist fur MeOAc
(22,7kImol™) und MeOH (28,4 kdmol?) jeweils positiv, dies bestatigt den bereits
diskutierten Sachverhalt des Permeatflussanstiegs infolge der Temperaturerhbhung. Bei
Vernachlassigung des Permeatdrucks und dem Vorliegen einer Komponente in reiner Form
im Feed, kann unter Anwendung der Beziehung von Clausius-Clapeyron, das treibende
Gefélle nach Gleichung (4-41) beschrieben werden. Aus Gleichung (4-42) folgt, dass die
Aktivierungsenergie der Permeation E,;; durch Subtraktion der Verdampfungsenthalpie AHy
von der Aktivierungsenergie der Permeanz Exp; ermittelt werden kann. Fir MeOH ergibt sich
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im vorliegenden Fall eine Verdampfungsenthalpie Ahy yeon Von 41,4 kJ mol? und fiir MeOAc
eine Verdampfungsenthalpie Ahyveonc VOn 34,6 k mol™. Aus der Modellierung folgt die
gualitativ richtige Aussage, dass MeOH die groRere Verdampfungsenthalpie aufweist als
MeOAc. Die Absolutwerte der modellierten Verdampfungsenthalpien stimmen
grolRenordnungsméalig mit den realen Verdampfungsenthalpien von MeOH und MeOAc
Uberein. Die reale Verdampfungsenthalpie liegt fir MeOH bei 37 kJ mol™ und fiir MeOAc bei
32,5 kJ mol™ [63].

Abweichungen von diesen Werten ergeben sich aufgrund der notwendigen Extrapolation fr
die Versuche mit einer Temperatur von 40 °C und 60 °C, um die Permeatflisse der
Reinkomponenten zu bestimmen. Einen weiteren Fehler stellt die Annahme eines
vernachlassigbarem Permeatdrucks dar, der Permeatdruck pr bei den Versuchen betrug
50 mbar. Die Gleichung von Clausius-Clapeyron geht von einer konstanten,
temperaturunabhangigen Verdampfungsenthalpie aus, dies birgt ein zusatzliches
Fehlerpotential.
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6.11Membranreaktor

Die Membranreaktorversuche wurden entsprechend dem in Kapitel 5.6 dargestellten
Versuchsaufbau durchgefuhrt. Im Unterschied zu den Pervaporationsversuchen wurde der
Vorlagebehalter durch einen Reaktor ersetzt, welcher mit dem Kationenaustauscherharz
Amberlyst® 15 gefiillt war. Der Retentatstrom aus der Pervaporationseinheit wurde in den
Reaktor zuruickgefuhrt. Die Uberlagerung der Synthese mit einem Trennverfahren erméglicht
das Verschieben des Gleichgewichtes in Richtung der Produkte [64]. Die selektive
Entfernung des bei der Methylacetatsynthese gebildeten Produktes H,O, wurde in einem der
Reaktion nachgeschalteten Pervaporationsschritt realisiert. Die aktive Schicht der
eingesetzten hydrophilen Membran PERVAP™2255-70 (Kapitel 4.2.1) besteht aus PVA. Die
Stabilitat der Membran gegenliber S&auren ist begrenzt, folglich wurde die Reaktion unter
saurelimtierten Bedingungen durchgefiihrt. Eine annahernd quantitative Umsetzung der
HOAc gewdhrleistete die Haltbarkeit der Membran.

Der Retentatstrom des Pervaporationsschritts wurde zum Reaktor rickgefiihrt. Die selektive
Entfernung der polaren Komponente H,O ermdglichte eine weitere Umsetzung der Edukte zu
MeOAc. In Abbildung 6-45 ist der zeitlich gemittelte, molbezogene Permeatfluss und die
Permeatzusammensetzung gegen die Versuchszeit aufgetragen. In Abbildung 6-46 ist die
dazu korrespondierende Feedzusammensetzung dargestellt.
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Abbildung 6-45: Zusammensetzung des Permeatflusses aus der Multikomponentenlésung;
Mk =309, T=50°C, Ppemeat =20 mbar, Membran PERVAP™2255-70,
AMembran = 27,5 sz

Aus Abbildung 6-45 geht hervor, dass der molbasierende Gesamtpermeatstrom nach einer
Versuchszeit von 60 min stetig abnimmt. Der mittlere Permeatstrom nach 262,5 min ist im
Vergleich zu jenem in der ersten Versuchsstunde um ca. 35 % geringer. Eine mdgliche
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Erklarung dafir ist die Bildung von H,O-Clustern, auf diesen Sacherhalt wird im Zuge der
Modellierung genauer eingegangen. Zu Beginn des Versuches (bis 15 min) permeiert priméar
MeOH durch die Membran. Dies resultiert aus dem signifikanten Methanoliiberschuss in der
Eduktmischung und dem begrenzten Reaktionsfortschritt infolge der limitierten Versuchszeit
von 15 min. HOAc weist in diesen ersten 15 Minuten einen Molanteil zwischen 25 und
17 Mol% in der Reaktionsldsung auf. Daraus resultiert ein mittlerer molarer HOAc-
Permeatstrom von 4 mol h™* m?,
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Abbildung 6-46: Zeitlicher Verlauf der Molanteile aller Reaktionsteilnehmer im Feed; my, =30 g,
T =50 °C, Ppermeat = 20 mbar, Membran PERVAP ™2255-70, Avembran = 27,5 cm?

Fur den Zeitraum zwischen 15-60 min ist HOAc im Permeat bereits nicht mehr
nachweisbar, der Molanteil an HOAc im Feed betragt zwischen 17 und 7 Mol%. Der
wasserbezogene mittlere Permeatstrom betragt in der ersten Viertelstunde 14,7 mol h™ m™
und steigt im Zeitraum zwischen 15 - 60 min auf einen mittleren Wert von 30,9 mol h™ m? an.
Der MeOAc-Permeatstrom, welcher einen Verlust an Zielprodukt darstellt, ist zu
Versuchsbeginn mit 2,3 mol h* m? am groRten. Der MeOAc-Gehalt im Feed nimmt mit
fortlaufender Versuchsdauer stetig zu und erreicht einen Molanteil von 0,34 mol mol™. Mit
zunehmendem Reaktionsfortschritt und einem folglich reduzierten MeOH-Gehalt im Feed,
sinkt der MeOH-Permeatstrom von einem maximalen Mittelwert fiir die ersten 15 min von
34molh*m? auf einen minimalen Mittelwert von 8,7 molh®m? am Ende des
Versuchszeitraumes. In Abbildung 6-47 ist der Vergleich zwischen dem MeOAc-Molanteil der
isoliert durchgefuhrten Reaktion und dem Membranreaktorversuch dargestellt.
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Abbildung 6-47: MeOAc-Molanteile bei isolierter Reaktion und Reaktion mit Pervaporation;
Mkar =309, T=50°C, Ppemea =20 mbar, Membran PERVAP'™2255-70,
AMembran = 27,5 sz

Durch Uberlagerung von Reaktion und Pervaporation wird durch gezielte Stérung des
Reaktionsgleichgewichtes, der Umsatz entsprechend dem Massenwirkungsgesetz erhoht.
Der Molanteil an MeOAc des Membranreaktorversuches ist relativ betrachtet um 6 % grof3er
als jener fir die isolierte Reaktion. In Abbildung 6-48 ist der Vergleich des H,O-Molanteiles
zwischen der isoliert durchgeflihrten Reaktion und dem Membranreaktorversuch dargestellt.

118



Ergebnisse

0130 L] I L] I L] I | I L] I T
L X A N i
S I Aa, o A ° i
[ ° o o ° °
£ 020 - Ao .
+— A ©
9 L A. -
o A®
o 0,15 |- -
@ ry
S s '
I 010 |-e -
g °
% -
‘_23 0,05 t ® Reaktion mit Pervaporation A Reaktion isoliert -
0,00 L | L | L | L | L | L
0 50 100 150 200 250 300
Zeit [min]

Abbildung 6-48: H,O-Molanteile bei isolierter Reaktion und Reaktion mit Pervaporation;
Mkat =309, T=50°C, Ppemeat =20 mbar, Membran PERVAP™2255-70,
AMembran = 27,5 sz

Die selektive Entfernung der polaren H,O-Molekille aus der Reaktionslosung fuhrt zu einem
reduzierten Molanteil des Reaktionsprodukts H,O in der Flussigphase. Bildet man den
Quotienten aus den Aktivitaten der Produkte und der Edukte und multipliziert diese mit den
jeweiligen Adsorptionskonstanten, erkennt man, dass bei isolierter Durchfiihrung der
Reaktion, das modellierte Reaktionsgleichgewicht (Kapitel 6.9.2) nach 3 h erreicht ist
(KRreaktion = 37,6; Kaig = 37,1). Bei Berechnung des Quotienten far die
Membranreaktorversuche ergibt sich ein  Wert von  Kgeation+pv = 30,2. Der
Gleichgewichtszustand ist bei dieser Versuchskonfiguration am Ende der Versuchszeit noch
nicht erreicht, dies ermdglicht eine weitere Umsetzung von HOAc. In Anbetracht der mit
27,5 cm? begrenzten Membranaustauschfliche, deutet die signifikante Umsatzsteigerung auf
das Potential dieser Prozessintensivierung hin.

6.11.1 Modellierung des Permeatflusses aus einer
Multikomponentenmischung

Die in diesem Kapitel vorgestellte Modellierung des Permeatflusses basiert auf der in
Kapitel 6.10.3 dargestellten Modellierung des Permeatflusses fur das bindre Gemisch
MeOAc/MeOH. Die Bestimmung der Permeanz von H,O wurde auf Basis der
Membranreaktorversuche durchgefuhrt. In Abbildung 6-49 ist der Permeatfluss fir die
Komponenten der Reaktionslésung uUber die Versuchszeit aufgetragen. Die ausgefillten
Punkte geben die experimentellen Daten wieder, die modellierten Werte werden durch die
unausgefullten Punkte abgebildet. Der Permeatstrom von HOAc wurde nicht modelliert, da
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dieser aufgrund der angestrebten vollstandigen Umsetzung von HOAc im Reaktor, flr eine
spatere Auslegung der Pervaporationseinheit nicht relevant war.
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Abbildung 6-49: Membranreaktor, modellierter Permeatfluss aus Multikomponentenlésung;
T =50 °C, Mat = 30 g, Prermeat = 20 Mbar, Membran PERVAP™2255-70

Im Vergleich zu den in Kapitel 6.10.1 durchgefiihrten bindren Pervaporationsversuchen ist
die PVA-Membran infolge der Présenz der polaren Komponente H,O starker gequollen. Die
modellierten, mittleren Permeatfliisse der Komponenten MeOH und MeOAc zeigen innerhalb
der ersten 37,5 min des Versuches eine gute Ubereinstimmung mit den experimentellen
Permeatflissen. Dies lasst auf einen der Quellung gegenlaufigen Effekt schlieBen, der sie in
ihrer Wirkung aufhebt. In diesem Bereich betrdgt der H,O-Gehalt im Feed der
Pervaporationseinheit bis zu 14 Mol% und der mittlere H,O-Permeatstrom fir diesen
Zeitbereich betragt 14,7 mol h™ m?, dies entspricht einem Anteil von 26,3 Mol% am
Gesamtpermeatstrom. Aufgrund der Anreicherung von H,O in der Membran und seiner
ausgepragten Polaritat, kommt es zu Clusterbildung in der Membran. H,O-Cluster werden
durch  Wasserstoffbriickenbindungen  stabilisiert. H,O weist eine ausgepragte
Wechselwirkung mit der hydrophilen PVA-Membran auf. Infolge des reduzierten Methanol-
und Methylacetatgehaltes in der Membran ist die Sorption von MeOAc und MeOH an der
Membran im Vergleich zu H,O signifikant reduziert. Dies beeinflusst neben der Ldslichkeit
auch den Diffusionskoeffizienten in der Membran. Der verbesserten Beweglichkeit der
Polymerketten aufgrund der Quellung, wirkt die reduzierte Anzahl an freien Sorptionsstellen
infolge der H,O-Clusterbildung entgegen [65], [66], [67]. Mit Fortschreiten der Reaktion steigt
der H,O-Molanteil im Feed der Pervaporationseinheit auf bis zu 22 Mol%, der
korrespondierende Gesamtpermeatstrom besteht folglich zu 70 Mol% aus H,O. In diesem
Bereich dominiert der Einfluss der ausgebildeten H,O-Cluster Uber den Einfluss der
Quellung. Dies erklart die signifikant geringeren Permeatflisse von MeOH und MeOAc mit
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zunehmendem Wassergehalt im Vergleich zu den modellierten binaren, wasserfreien
Untersuchungen.

6.12 Gesamtprozess zur membrangestutzten Methyl-
acetatsynthese

Das prinzipielle Verfahrensschema zur membrangestitzten Synthese und Isolierung von
MeOAc ist in Abbildung 6-50 dargestellt. Die Reaktion erfolgt unter s&urelimitierten
Bedingungen in einem Rohrreaktor (C1l), welcher mit dem Kationenaustauscherharz
Amberlyst® 15  gepackt ist. Aus Grinden der Wirtschaftlichkeit wird bei
Veresterungsreaktionen allgemein Alkohol im Uberschuss verwendet, im vorliegenden Fall
kann durch eine quantitative Umsetzung der HOAc die Haltbarkeit der nachgeschalteten
Pervaporationsmembranen verlangert werden. Die Durchfilhrung der Reaktion im
Rohrreaktor ermdglicht im Vergleich zur Umsetzung in einer Reaktivdestillationskolonne
mildere Reaktionsbedingungen. Dies resultiert in einer Unterdriickung von Nebenreaktionen
(Dimethyletherbildung). Der Reaktoraustrittsstrom wird vorgewarmt und gelangt
anschlieend in eine Kaskade von Pervaporationsmodulen (PV1-PVn). Die eingesetzten
hydrophilen Membranen PERVAP™2255-70 und PERVAP™2255-80 ermdglichen eine
guantitative Abtrennung der polaren Komponenten H,O und MeOH. In der Retentatphase
wird MeOAc aufkonzentriert und am Ende der Kaskade in reiner Form abgezogen. Die
permeierenden Komponenten erfahren beim Membrandurchtritt einen Phasenwechsel. Die
daflr aufgewendete latente Warme wird dem Feed entzogen. Um den folglich verringerten
Permeatfluss zu kompensieren, erfolgt zwischen den einzelnen Pervaporationsmodulen eine
Zwischenaufheizung (W2) des Feed. Der Permeatstrom beinhaltet neben den polaren
Komponenten H,O und MeOH auch Anteile des gewiinschten Syntheseprodukts MeOAc. In
einem nachgeschalteten Rektifikationsschritt wird das bei der Veresterungsreaktion gebildete
H,O uber den Sumpf der Rektifikationskolonne (K1) vollstandig abgetrennt. Das Kopfprodukt
aus MeOH und MeOAc wird mit den Reaktionsedukten vermischt und dem Reaktor
wiederum zugefuhrt. Die Stérung des sich einstellenden Reaktionsgleichgewichtes durch die
guantitative Abtrennung des Nebenprodukts H,O resultiert in einem erhéhten Umsatz und
ermoglicht die quantitative Umsetzung von HOAC.
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6.12.1 Modellierung der membrangestiitzten Methylacetat-

synthese flur eine Jahresproduktion von 1815 tyeoac atl

6.12.1.1 Rohrreaktor C1

Als Reaktortyp fur die Modellierung des Gesamtprozesses wurde ein Rohrreaktor gewahilt,
welcher mit dem stark sauren Kationenaustauscherharz (Amberlyst® 15) gepackt ist. Die
Reaktionskinetik kann auf Basis der durchgefihrten Adsorptions- und Batchversuche
(Kapitel 6.8) beschrieben werden. Die Bilanzgleichung des Rohrreaktors fir die heterogen
katalysierte Veresterungsreaktion ist in Gleichung (6-9) dargestellt.

(6-9)

X
MKat, _f A dXA
!
Fao o ~Ta

Man erkennt aus obiger Gleichung, dass als Bezugsgrof3e fir die Reaktionsgeschwindigkeit
ra’ die eingesetzte Katalysatormasse my, gewdahlt wurde. Die Spezifikationen des
Rohrreaktors und der Katalysatorpackung sind Tabelle 6-12 zu entnehmen. Fir die
Modellierung des Gesamtprozesses wurde vereinfacht ein vollstandiger Umsatz an HOAc im

Rohrreaktor angenommen.

Tabelle 6-12: Spezifikationen des Rohrreaktors und der Katalysatorpackung

Reaktortyp - Rohrreaktor
Material - Edelstahl
Durchmesser mm 500
Lange mm 2000
Katalysatorpackung - Amberlyst® 15
Saureaquivalente eqg™ ca. 4,7
Packungsdichte glt 770

6.12.1.2 Rektifikationskolonne K1

Zur destillativen Auftrennung des ternaren Flissigkeitsgemisches MeOAc/MeOH/H,0O wurde
entsprechend der Arbeit von Luyben eine idealisierte Bodenkolonne (Bodenwirkungsgrad
Neoden = 1) mMit 30 Boden gewdéhlt [68]. Das Rucklaufverhéltnis wurde mit dem Wert 1
festgelegt. Die Feedzugabe erfolgte auf Kolonnenboden 25. Der Kolonnendurchmesser
wurde mit 0,2 m festgelegt. Zur Beschreibung des Dampf-Flissig-Gleichgewichtes wahlte
Luyben das Aktivitatskoeffizientenmodell nach Wilson. Aufgrund der vorhandenen
Mischungsliicke zwischen MeOAc und H,O wurde in der vorliegenden Arbeit das NRTL-
Modell verwendet. Die Spezifikationen einer dazu aquivalenten, realen Rektifikationskolonne
sind in Tabelle 6-13 dargestellt. Die Bodenhthe wurde mit 0,5 m festgelegt [39].
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Tabelle 6-13: Spezifikationen Rektifikationskolonne

Kolonnentyp - Bodenkolonne
Material - Edelstahl
Kolonnendurchmesser mm 500
Anzahl der Boden - 50
Bodenhdhe mm 500
Kolonnenhohe m 25
Bodenwirkungsgrad - 0,6
Feed-Aufgabe - Boden 41

6.12.1.3 Pervaporationsmodule PV1-PVn

Zur simulationsbasierten Untersuchung des Gesamtprozesses wurden Plattenmodule
gewabhlt, diese sind in den industriellen Anwendungen der Pervaporation weit verbreitet [24].
Bei Vorliegen einer Flachmembrankonfiguration gibt es keine Einschrankungen fir das
Membranmaterial. Es wurden zwei unterschiedliche hdrophile Membranen verwendet. Zur
Abtrennung des Nebenprodukts H,O und Anreicherung von MeOAc im Retentatstrom bis zu
einem Molanteil von Xueoac > 90 mol mol* wurde die Membran PERVAP™2255-70
eingesetzt. Zur weiteren Aufkonzentrierung von MeOAc entsprechend der geforderten
Produktreinheit von Xueoac > 99,5 kg kg™* wurde die Membran PERVAP™2255-80 verwendet.
Die Selektivitat dieser Membran ist im Vergleich zur Membran PERVAP™2255-70 erhéht
und die Permeatflliisse sind signifikant geringer. Dies verringert den Anteil an MeOAc im
Permeat.

Aufgrund der in der Pervaporation erforderlichen Zwischenaufheizung des Feed wurde die
pervaporationsbasierte Auftrennung in modularer Bauweise angeordnet Die gewahlten
Geometrien basieren auf den von Lipnizki et al. veroffentlichten Referenzwerten [37]. Die
geometrischen Abmessungen der Pervaporationsmodule sind Tabelle 6-14 zu entnehmen.
Es wurden grundsatzlich zwei unterschiedliche Membranmodulkonfigurationen (10 Module
mit 40 m? und 18 Module mit 50 m?) gewéhit.

Tabelle 6-14: Pervaporation-Plattenmodul Geometrie

Bauform - Plattenmodul

Membranen - PERVAP™2255-70 / PERVAP"2255-80
Betriebsweise Gleichstrombetrieb

Breite Modul mm 1000
Austauschflache m? 40 bzw. 50 m?

Hohe - Feedkanal mm 1

Hohe - Permeatkanal mm 2

Die Simulation der Pervaporationsmodule erfolgte auf Basis der in Kapitel 4.4.5 dargestellten
Modellierungsgleichungen und wurde in der Programmiersprache FORTRAN umgesetzt. Als
Algorithmus zur Simulation der Pervaporationskaskade wurde eine
Finite-Elemente-Methode gewahlt [68],[24]. Dabei wurden die Pervaporationsmodule in finite
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Elemente aufgeteilt. Die Lange eines finiten Elements in Fliel3richtung des Feedstroms
wurde mit I =2,5cm (hee = 1 m, bee = 1 mm) festgelegt und liegt folglich signifikant unter
der allgemeinen Empfehlung, dass die Oberflache eines finiten Elementes nicht mehr als
0,1 m? betragen soll [69]. Innerhalb eines finiten Elementes wurden alle fir den Permeatfluss
relevanten Einflussfaktoren (Temperaturen, Konzentrationen, Aktivitaten, Permeatdruck) als
konstant angenommen, der Permeatfluss konnte folglich ermittelt werden [69]. Nach erfolgter
Bestimmung des Permeatflusses in einem finiten Element i wurden dber Stoff- und
Energiebilanzen die Parameter des finiten Elements i+1 erhalten. Aus den Arbeiten von
Lipnizki geht hervor, dass die Wahl der Phasenfihrung (Gegenstrom/Gleichstrom) keinen
signifikanten Einfluss auf das Ergebnis hat [24]. Fur den vorliegenden Fall wurde eine
Gleichstromanordnung gewaéhlt. Der Permeatraum eines Membranmoduls ist an einer
Stirnseite mit der Vakuumpumpe verbunden.

Die Beschreibung der Temperaturabhangigkeiten der Membranen PERVAP™2255-70 und
PERVAP™2255-80, welche nicht explizit untersucht wurden, erfolgte anhand der
Untersuchung des Temperaturverhaltens der Permeanzen bei Verwendung der organophilen
Membran POMS 05-119 (Kapitel 6.10.5). Die verwendeten StoRfaktoren und die
Aktivierungsenergien der Permeanzen sind in Tabelle 6-15 und abgebildet. Fur die polaren
Komponenten H,O und MeOH wurden idente Aktivierungsenergien gewahlt.

Tabelle 6-15: Aktivierungsenergie und StoRR3faktor der Permeanz von MeOAc, MeOH und H,O fir
die Membran PERVAP™2255-70

PERVAP™2255-70 Ear A

kJ mol* mol bar h'* m?
MeOAc -11,92 0,74
MeOH -13,06 3,20
H,0 -13,06 34,59

Tabelle 6-16: Aktivierungsenergie und StoRR3faktor der Permeanz von MeOAc, MeOH und H,O fir
die Membran PERVAP™2255-80

PERVAP™2255.80 Ear A

kJ mol™ mol bar h* m?
MeOAC -11,92 0,08
MeOH -13,06 0,46
H,O - -

In  Abbildung 6-54 ist der simuliete Gesamtprozess der membrangestitzten
Methylacetatsynthese mit den Spezifikationen der Hauptstréme dargestellt. Die Eduktstrome
MeOH und HOAc betrugen 97,9 kg h™* bzw. 182,2 kg h™ und fiihrten zu einem Produktstrom
an MeOAc von 226,8 kg h™. Die erreichbare Produktreinheit von MeOAc im Retentatstrom
wurde mit Wyeoac > 99,5 Gew.% bestimmt. In Abbildung 6-51 ist der Verlauf des MeOAc-
Gehaltes Uber die Membranflache aufgetragen. Die erforderliche Membrangesamtflache
betrug 1300 m®. Der H,O-Gehalt in den Pervaporationsmodulen war allgemein gering (max.
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0,16 mol mol™), dies rechtfertigt die Modellierung auf Basis der Versuche mit dem binaren
Gemisch MeOAc/MeOH und die Bestimmung der H,O-Permeanz aus den durchgefuhrten
Multikomponentenversuchen. Die modellierten Permeatfliisse zeigen fir diesen Bereich gute
Ubereinstimmung mit dem Experiment. Ab einer Membranflache von ca. 700 m? war der
H,O-Anteil im Retentatstrom vernachlassigbar gering und die Trennaufgabe reduzierte sich
auf das binare Gemisch MeOAc/MeOH.
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Abbildung 6-51: Zeitlicher Verlauf der Retentatmolanteile Gber die kumulierte Membranflache,
Membranen PERVAP™2255-70 / PERVAP'™V2255-80; pPpermeat = 30 mbar,
Amembran,ges = 1300 m2, Teeed,en = 100 °C

In Abbildung 6-52 ist der Permeatfluss der Einzelkomponenten Uber die kumulierte
Membranflache aufgetragen. Den Permeatfllissen aller Komponenten ist gemein, dass sie
ein Sagezahnprofil aufweisen. Dies resultiert aus der Zwischenaufheizung des Feed
zwischen den einzelnen Pervaporationsmodulen.
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Abbildung 6-52: Permeatflisse der Einzelkomponenten Uber die kumulierte Membranflache,
Membranen PERVAP™2255-70 / PERVAP™2255-80; pPpermeat = 30 mbar,
Avtembranges = 1300 M, Treeq e = 100 °C

Die Zwischenaufheizungen kompensieren die Feedabkihlung infolge des latenten
Warmebedarfes. Das treibende Gefélle, welches den Permeatfluss signifikant bestimmt, wird
folglich erhoht. Die Eintrittstemperatur in die einzelnen Pervaporationsmodule wurde mit
100 °C festgelegt und liegt unterhalb der vom Hersteller empfohlenen maximalen
Betriebstemperatur der Membran von 120 °C. Ab einer Gesamtmembranflache von 800 m?
ist eine sprunghafte Reduktion der Permeatstrome zu erkennen. Dies resuliert aus dem
Wechsel von der Membran PERVAP™2255-70 auf die Membran PERVAP™2255-80. Die
Reduktion des Permeatflusses an MeOAc verringert den Recylcestrom und wirkt sich folglich
positiv auf die Wirtschaftlichkeit des Gesamtprozesses aus.

MeOH wies bis zu einer Gesamtmembranflache von ca. 550 m? aufgrund seiner Polaritét
und der Konzentration im Feed, die hdchsten Permeatfliisse aller Komponenten auf. Der
modellierte MeOAc-Permeatstrom war in den ersten Modulen trotz der geringeren
Feedkonzentration im Vergleich zu spater gereihten Modulen am grofdten. Dies ist auf die
ausgepragte Quellung der Membran bei Prasenz von polaren Komponenten zuriickzufihren.
Das sich einstellende Temperaturprofil Gber die Gesamtmembranflache ist in Abbildung 6-53
dargestellt. Man erkennt, dass ab einer Membrangesamtfliche von ca. 200 m* die
Retentattemperatur des jeweils nachgeschalteten Moduls héher ist als die des
vorangegangenen. Der Permeatfluss und die daraus resultierende Abkihlung des Feed
werden infolge der Verarmung an polaren Komponenten im Feed reduziert. Ab einer
kummulierten Gesamtmembranflache von 400 m? wurden Membranmodule mit einer um
10 m? vergréRerten Austauschflache (50 m?) eingesetzt.
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Aufgrund der geringeren Permeatlfisse erfolgte die Zwischenaufheizung bei
Membranmodulen, in denen die Membran PERVAP™2255-80 eingesetzt wurde
(Gesamtmembranflache von 800 m? bis 1300 m?), nach jeder zweiten Membraneinheit.

100 |~ =

90 .

©
o
]

\'
o
]

Temperatur [°C]

o)
o
|
]

B Temperatur A

)
o
|
]

0O 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000110012001300
Membranflache [m?]

Abbildung 6-53: Temperaturverlauf der Feedphase Uber die Gesamtmembranflache,
Membranen PERVAP™2255-70 / PERVAP™2255-80; pPpermeat = 30 mbar,
Avtembran ges = 1300 M, Treeq ey = 100 °C
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MeOAc mol mol* 0 0 0,30 0,43 0,43 0,35 0,99 0,35 0,41 0
H,O mol mol™ 0 0 0 0,13 0,13 0,16 0 0,16 0 1
Durchfluss kg h* 182 98 910 910 910 684 227 684 629 55
Arbeitstemperatur °C 20 20 50 50 100 85 20 50 20 20
Arbeitsdruck (absolut) [bar 1,013 1,013 15 1,2 >4 1,76E-02 1,013 1,013 1,013 1,013

Abbildung 6-54: Simulierter Gesamtprozess der membrangestiitzten Methylacetatsynthese inklusive der Spezifikationen der Hauptstréme
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6.13 Wirtschaftlichkeitsbetrachtung des Gesamt-
prozesses

Die Wirtschaftlichkeitsbetrachtung des Gesamtprozesses basiert auf der in Kapitel 6.12.1
durchgefuhrten Simulation. Die Auslastung der Anlage wurde mit 8000 Betriebsstunden pro
Jahr festgelegt. Die Bestimmung der einzelnen Kosten erfolgte entsprechend den von Ulrich
und Vsudevan veroffentlichten Methoden [70].

Das Bilanzgebiet der Wirtschaftlichkeitsbetrachtung inkludiert alle anfallenden Kosten exklusiv
jener, die fir den Kauf des Baugrundes zur Errichtung der Chemieanlage aufgewendet werden
muissen. Es wurde davon ausgegangen, dass sich die Anlage innerhalb eines bestehenden
Chemiepark befindet. Die spezifischen Kosten und der Bedarf der einzelnen Betriebsmittel sind
in

Tabelle 6-17 aufgelistet. Sie ergeben sich aus Korrelationen, welche den Bedarf an einem
Betriebsmittel und den aktuellen Rohdlpreis bertcksichtigen [70].

Tabelle 6-17: Spezifische Kosten und Bedarf an Betriebsmitteln

HeiRdampf (p = 6 bar, T = 158,3°C) |15,1 |€t* 7481,4 t
Kihlwasser (Txw = 15 °C) 0,016 |€m> 183380 |m?®
Kihlsole (Tks = -35 °C) 0,034 |€ kwh™ |1439,4 MWh
Elektrizitat 0,041 | € kwh* |80000 kWh

Der fur die Simulation verwendete Niederdruckdampf (6 bar) hat eine Temperatur von 158,3 °C
und eine Verdampfungsenthalpie von 2093,5kJkg*. Die Kihlsole wurde fiir eine
Kihltemperatur Tyxs von -35°C ausgelegt, um die vollstindige Kondensation der
Permeatkomponenten zu gewahrleisten. Die Rohstoffpreise fur die Edukte MeOH und HOAc
betrugen 460€t' bzw. 450€t'. Die Katalysatorkosten wurden entsprechend
Herstellerangaben mit ca. 38000 €t* angenommen, bei einer konservativ abgeschatzten
Haltbarkeit von 3 Jahren. In Tabelle 6-18 sind die Kosten, welche fir die Anschaffung und
Instandhaltung der Pervaporationsmodule anfallen, zusammengefasst.

Tabelle 6-18: Wirtschaftliche Spezifikationen Membranmodul

Anschaffungskosten Membranmodul 800 €m?
Austausch der Membran 400 €m?
Standzeit 2,5 a

Die Anschaffungskosten der Pervaporationsmodule (Amvembran < 50 m2) wurden mit 800 € m? und
die Kosten fir das Ersetzen der Polymermembranen mit 400 € m? angenommen. Fiir die
Standzeit der Pervaporationsmembranen wurde eine Zeitdauer von 2,5 Jahren gewahlt. Die
Bestimmung der Anlagenherstellungskosten wurde basierend auf anlagenspezifischen
KenngrofRen abgeschatzt. Fir Warmetauscher ist dies die Austauschflache, bei Pumpen
entspricht diese GroRe der Wellenleistung und bei Rektifikationskolonnen bestimmt der
Durchmesser in Kombination mit der Kolonnenhthe primar den Herstellungspreis. Die
Materialanforderungen aufgrund chemischer und mechanischer Belastung stellen einen
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weiteren Einflussfaktor fir den Herstellungspreis dar [70]. Um die abgeschatzten
Herstellungskosten dem aktuellen Zeitwert anzupassen, wurde der CEPCI-Kostindex verwendet
(Chemical Engineering Plant Cost Index) [71]. Die Anschaffungskosten der Apparate inklusive
aller Nebenkosten, welche zur Errichtung anfallen (Instrumentierung, Prozesskontrolle,

Verrohrung, Personalkosten usw.) sind in Tabelle 6-19 zusammengefasst.

Tabelle 6-19: Analgenkapital der einzelnen Apparate

: . Kurz- : ey Modul-
Equipment Beschreibung seichen Technische Spezifikationen kosten [€]
Plattenwéarmetauscher
Warmetauscher Feed Reaktor W-1 1 m?, Edelstahl, < 5 barg 2971
Warmetauscher Pervaporation W-2 10 m?, Edelstahl,< 5 barg 8417
Kondensator Permeat W-3 70 m?, Edelstahl, < 5 barg 20289
Warmetauscher Feed Destillation w-4 3 m?, Edelstahl, < 5 barg 4951
Produktkiihler MeOAc W-5 1 m?, Edelstahl, <5 barg 2971
Produktkthler H,O W-5 2 m?, Edelstahl, < 5 barg 4209
Sumpfverdampfer W-6 10 m?, Edelstahl, < 5 barg 8417
Kopfkondensator W-7 10 m?, Edelstahl, < 5 barg 8417

60642
Membranpumpe, Edelstahl,
Vakuum Pumpe V-1 Absaugrate = 6800 m*h™,e = 0,5 23083
Kreiselpumpen
MeOH Feed Pumpe P-1 Edelstahl, 0,5 kW, € =0,5 16680
HOAc Feed Pumpe pP-2 Edelstahl, 0,5 kW, € = 0,5 16680
Pervaporation Feed Pumpe P-3 Edelstahl, 1 kw, € =0,5 22506
MeOAc-Pumpe P-4 Edelstahl, 0,5 kW, € = 0,5 16680
Destillation Feed Pumpe P-5 Edelstahl, 0,5 kW, € =0,5 16680
Recycle-Pumpe P-6 Edelstahl, 0,5 kW, € = 0,5 16680
H,O-Pumpe P-7 Edelstahl, 0,5 kW, € =0,5 16680
146867
Bodenkolonne H,O-Abtrennung
Kolonnenbdden K-la Edelftahl, 50 Bt’)derl, 74270
dKol. - 110 M, Ngoden = 0;6
. Edelstahl
Kolonnenbehélter K-1b ’ 708943
dKol. = 110 m, hKoIonne= 25m
783214
Rohrreaktor C-1 Edelsta_hl, dreakior = 0,5 M, 56715
hReaktor =2m
: . Edelstahl, Ayempran = 1300 m?,
Pervaporationsmodule PV-1-PVn Modulkosten = 800 € m- 1040000
Gesamtes Anlagenkapital 2087438
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Das Gesamtanlagenkapital belief sich fir die membrangestiitzte Methylacetatsynthese auf
2.087.438 €. Die Pervaporationsmodule und die Bodenkolonne stellten mit 1.040.000 € und
783.214 € die grolten Kostenfaktoren dar. Zur Forderung der Flussigkeiten wurden einheitlich
Kreiselpumpen gewahlt, die Gesamtkosten ergaben sich zu 146.867 €.

In Tabelle 6-20 ist die Kalkulation des Verkaufspreises von MeOAc abgebildet Die Annahmen
basieren auf den Ansatzen von Ulrich und Vsudevan [70]. Die Betrachtung ist umfassend, sie
inkludiert das Gesamtkapital, welches sich aus dem zuvor ermittelten Anlagekapital und einem
Umlaufkapital ergibt. Letzteres deckt die Kosten, welche bis zum Erhalt der ersten
Verkaufserlose anfallen. Die Kosten zur Vorratsbildung fallen in diesen Bereich. Bei den
Herstellungskosten wird allgemein zwischen direkten und indirekten Kosten unterschieden.
Erstere stehen in direkter Abh&ngigkeit zur produzierten Produktmenge, sie betrugen fir den
untersuchten Fall 1.169.804 € tweoac™. 51,6 % des Gesamtbetrages resultierten aus den
anfallenden Rohstoffkosten von MeOH und HOAc. Die indirekten Kosten werden primar durch
die Summe aus Gemeinkosten, Verpackung und Lagerung bestimmt. Die
Gesamtherstellungskosten pro Tonne MeOAc betrugen 749 €. Die allgemeinen Kosten in deren
Bereich Administration, Vertrieb, Verkauf und F&E fallen, betrugen pro Tonne MeOAc 187 €.
Die lineare Abschreibung wurde entsprechend einer betriebswirtschaftlichen Nutzungsdauer
von 10 Jahren berechnet. Die Gesamtkosten ergaben sich bezogen auf die Produktion einer
Tonne an MeOAc mit 1112 €. Die Mindestkapitalrendite (ROI), welche einem positiven
Projektbescheid zugrunde liegt, sollte allgemein mindestens einen Wert von 15 % aufweisen
[72]. Der Amortisationszeitraum (ROI: Return on Investment) wurde zwischen 3 und 7 Jahren
variiert. Unter Beriicksichtigung des Zeitwertes des Geldes, ergab sich ein kalkulierter
Verkaufspreis fur eine Tonne MeOAc zwischen 1418 und 1740 €. Der aktuelle Marktpreis fur
hochreines MeOAC (Wyeonc > 99,5 Gew.%) liegt bei 1450 € tyeonc* [3]. Das wirtschaftliche
Potential des membrangestitzten Gesamtprozesses ist folglich gegeben und kann durch eine
Mal3stabsvergroéfRerung gesteigert werden.
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Tabelle 6-20: Kosten der membrangestitzten Methylacetatsynthese (ROI fur 7 Jahre)

Herstellungskosten

Jahrliche Kosten

Preis pro Tonne

[€/a] [€/tveond]
Direkte Kosten
Rohmaterialien
Essigsaure (HOAC) 390920 215
Methanol (MeOH) 213212 118
Heterogener Katalysator (Amberlyst™15) 3843 2
Membranen PERVAP™2255-70 / PERVAP™2255-80 122850 68
Personalkosten (1 Arbeiter pro Schicht 24-7) 166857 92
Supervision und_BUrotatigkeiten 16686 9
(10% der operativen Personalkosten )
Betriebsmittel
HeilRdampf (6 bar) 7481,4 t/a mit 15,1 €/t 114239 63
Kiihlwasser 183380 m*amit 0,016 €m?® 2945 2
Kaltemittel 1439,4 MWh/a mit 0,034 €/kWh 49438 27
Elektrizitat 80000 kWh/a mit 0,041 €/kWh 3244 2
g i Reporarer s
Betriebs- und Hilfsstoffe 6262 3
(10% der Instandhaltung und Reparaturen)
Laborkosten (10 % der Personalkosten) 16686 9
Direkte Kosten gesamt 1169804 645
Indirekte Kosten
Gemeinkosten, Verpackung, Lagerung 147699 81
(60% der Personalkosten, Supervision, Instandhaltung)
Steuern (1% des Anlagevermdgens) 20874 12
Versicherung (1% des Anlagevermogens) 20874 12
Indirekte Kosten gesamt 189448 104
Herstellungskosten gesamt 1359253 749
Allgemeine Ausgaben
Administrative Kosten (25% der Gemeinkosten) 36925 20
Distribution und Verkauf (10 % der Gesamtkosten) 201852 111
Forschung und Entwicklung (5% der Gesamtkosten) 100926 56
Allgemeine Ausgaben gesamt 339702 187
Abschreibung (10% des Anlagekapitals) 208744 115
Gesamtkosten 1907699 1112
Verkaufseinklnfte (1815 t/a mit 1419 €/t) 2574213 1419
Jahresgewinn 666514 367
Etragssteuer (25% des Jahresgewinns) 114443 63
Jahresgewinn nach Steuern 552072 304
Kapitalrendite (ROI) (Abschreibungszeitraum 7 Jahre) 15,0
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7 Zusammenfassung

Das Ziel der vorliegenden Arbeit war die Entwicklung eines membrangestitzten Prozesses zur
Synthese von hochreinem MeOAc. Die reversible Veresterungsreaktion von Essigsaure mit
MeOH ist kinetisch und thermodynamisch limitiert, bei einer Reaktionstemperatur von 40 °C
stellt sich nach 49 Tagen das Reaktionsgleichgewicht ein. Die thermodynamische
Gleichgewichtskonstante Ka weist bei dieser Temperatur einen Wert von 37,1 auf. MeOAc
bildet homogene Tiefsiedeazeotrope mit MeOH und dem Nebenprodukt H,O (Abbildung 7-1).

1,0

T I T I T I T I T I T I T I T I T I T
0,9
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0,4
0,3 —
0,2
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0,1

0,0

Abbildung 7-1: Dampf-Flussig-Gleichgewicht MeOAc/H20 und MeOAc/MeOH, p =1 atm

Eine konventionelle destillative Auftrennung ist aufwandig und energieintensiv. Grof3technisch
erfolgt die Synthese von MeOAc durch Reaktivdestillation (Eastman-Kodak Verfahren). Als
Katalysator wird Schwefelsaure verwendet, die Edukte HOAc und MeOH werden in der Kolonne
im Gegenstrom gefiihrt. Durch Uberlagerung der Reaktion mit der Destillation wird das
Reaktionsgleichgewicht gestért und ein erhéhter Umsatz erzielt. HOAc ist in der
Reaktivdestillation von MeOAc Edukt und Extraktionsmittel zugleich. Dies bedingt erhdhte
Anforderungen an die Produktreinheit, HOAc wird folglich als Eisessig zugefuhrt. Temperaturen
von 60 -85 °C im reaktiven Teil der Kolonne beglnstigen Nebenreaktionen, welche das
Temperaturprofil Uber die Kolonne negativ beeinflussen. Um die Produktqualitdt bzw. die
Prozessstabilitdt zu gewahren sind zusatzliche Kolonnen installiert. Die sich in der Kolonne
akkumulierenden mittelflichtigen Verunreinigungen werden Uber einen Abfallstrom aus dem
Reaktionssystem entfernt.

Im Zuge dieser Arbeit wurde ein membrangestitzter Alternativprozess  zur
Methylacetatsynthese entwickelt. Dieser zeichnet sich durch reduzierte Anforderungen an den
Wassergehalt der eingesetzten Essigsaure aus. Die Veresterung wird bei einer reduzierten
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Reaktionstemperatur durchgefiihrt, Nebenreaktionen werden folglich unterdrtickt. Dies resultiert
in einer verbesserten Prozessstabilitat.

Beim eingesetzten Membrantrennverfahren handelte es sich um die Pervaporation. Sie
entspricht in der Dehydratisierung von organischen Ldsungsmitteln bereits dem Stand der
Technik und findet mit den Fortschritten im Bereich der Membrantechnologie vermehrt den Weg
in die industrielle Umsetzung.

Im ersten Teil der Arbeit wurde die heterogen katalysierte Reaktion von MeOAc untersucht. Es
wurde das stark saure Kationenaustauscherharz (Amberlyst® 15) als Katalysator eingesetzt. Die
Modellierung der heterogen Kkatalysierten Veresterungsreaktion erfolgte auf Basis des
Mechanismuses nach Langmuir-Hinshelwood (Gleichung (4-64))

S l dn; _ kninKaKgagap_kyscKcKpacap
Vi Mgqrdt (1+ X a;K;)?

(4-64)

Die Bestimmung der Adsorptionskonstanten erfolgte durch isolierte Untersuchung des
Adsorptionsverhaltens nichtreaktiver, bindrer Gemische der Reaktionsteilnehmer. Dabei zeigte
sich, dass mit zunehmender Polaritéat einer Komponente die Adsorptionsaffinitat steigt. H,O
wies mit einer Adsorptionskonstante von Ky,o =4,76 die groRte Adsorptionsneigung aller
Komponenten auf. Die Adsorptionskonstante von MeOAc, als unpolarste Komponente der
Reaktionsteilnehmer, wies einen Wert von 1,96 auf. Die Ermittlung der
Temperaturabhéngigkeiten der Adsorptionskonstanten erfolgte durch Bestimmung der
Adsorptionsenthalpien. Im vorliegenden Fall handelte es sich um eine Physisorption der
Komponenten am festen Katalysator. H,O als polarstes Molekul in der Reaktionsldsung wies
mit einem Wert von -4,78 kJ mol™ die gréRte Adsorptionsenthalpie auf. Zur Bestimmung der
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten der Hin- und Ruckreaktion wurden die eingesetzte
Katalysatormasse, die Temperatur und das Eduktverhéltnis variiert. Die Stof3faktoren und
Aktivierungsenergien sind Tabelle 7-1 zu entnehmen.

Tabelle 7-1: Aktivierungsenergie und StoRfaktor der Geschwindigkeitskonstanten ky;, und K ek

EAhin EArUck Ahin ArUck
kJ mol™* kJ mol™* mol min* g™ mol min* g™
55,4 58,0 7,77TE+Q7 4,02E+06

In Abbildung 7-2 ist die Modellierung beispielhaft flr ein Eduktverhéltnis von MeOH zu HOAc
von 2:1 dargestellt. Die durchgezogenen Kurven entsprechend den modellierten Molenbrtichen,
die Punkte geben die experimentellen Werte wieder. Das Modell zeigte gute Ubereinstimmung
mit dem Experiment, die fundierte Beschreibung der Reaktionskinetik durch den Langmuir-
Hinshelwood-Meachanismus wurde erfolgreich umgesetzt.
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Abbildung 7-2: Modellierung des zeitlichen Verlaufs der Molanteile in der Flissigphase bei einem
Eduktverhéltnis (MeOH:HOACc) von 2:1; mg, =309, T =40 °C

Im zweiten Teil der Arbeit wurde ein Membranscreening fir den Pervaporationsschritt
durchgefuihrt. Als limitierendes Trennproblem fur die vorliegende Synthese wurde die
Auftrennung des binaren Gemisches MeOAc/MeOH festgelegt. Das Pervaporationsverhalten
wird primér durch die Sorption an der Membranoberflache und die nachfolgende Diffusion durch
die Membran bestimmt. Der Sorptionsschritt ist primar durch die Polaritét der adsorbierenden
Komponente und jener der aktiven Trennschicht der Membran bestimmt. MeOH weist
hinsichtlich der Polaritat und des Dampfdruckes groRere Ahnlichkeit mit MeOAc auf als H,O.
MeOAc/MeOH stellte folglich die aufwandigere Trennaufgabe in der vorliegenden
Reaktionsldsung dar.

Aus den Pervaporationsversuchen ging hervor, dass hydrophile Membranen (PERVAP™2255-
30, PERVAP™2255-70, PERVAP™2255-80) signifikant bessere Trenncharakteristiken
gegeniiber organophilen Membranen (PERVAP™4060, PDMS 04-075, PDMS 04-123 und
POMS 05-119) aufweisen. Dies griindet sich neben der fiir das vorliegende Trennproblem
vorteilhaften, ausgepragten Polaritat der Membranoberflache, auch in der Lage des Azeotrops.
Die Polymermembranen zeigten ein Quellungsverhalten, welches in direkter Abhangigkeit zur
Feedzusammensetzung steht. Mit zunehmendem Anteil an jener Komponente, welche aufgrund
ihrer Polaritat primar fir die Quellung der Membran verantwortlich ist, sinkt die Trennschéarfe der
Membran. Das Tiefsiedeazeotrop MeOAc/MeOH liegt bei einer MeOAc-Molanteil von
Xmeoac = 65 Mol%. Die Quellung bei Verwendung hydrophiler Membranen ist folglich im
Vergleich zu organophilen Membranen reduziert.

Die Trenncharakteristiken dreier kommerziell erhdltlicher PVA-basierter Membranen sind in
Abbildung 9-1 dargestellt. Alle verwendeten Membranen ermdglichten die Uberwindung des
vorliegenden, homogenen Azeotrops. Aus den Versuchen ging hervor, dass mit zunehmendem
Grad an Quervernetzung der aktiven Membranschicht, die Trennscharfe der Membran zunimmt.
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Abbildung  7-3: Trenncharakteristik der hydrophilen Membranen PERVAP™2255-80,
PERVAP™2255-70, PERVAP™2255-30; Ppermeat = 150 mbar,  Treeq = 50 °C,
AMembran = 27,5 sz

Die Permeatflisse zeigten gegengleiches Verhalten zur Trennscharfe. Die Membran mit der
grolBten  Trennscharfe wies die geringsten Permeatflisse auf. Der maximale
Gesamtpermeatfluss der Membran PERVAP ™2255-30 betrug ca. 9,5 kg h™ m?, jener von der
selektivsten Membran PERVAP™2255-80 war mit einem Wert von ca. 0,8 kg h™ m? um
anndhernd eine Zehnerpotenz geringer.

Die Modellierung der Permeatflisse erfolgte durch Anwendung eines adaptierten Ldsungs-
Diffusions-Modells. Unter Annahme, dass die Quellung &hnlich der Adsorption betrachtet
werden kann, wurde ein empirischer Quellungsterm entwickelt, welcher die Quellung in
Abhangigkeit von der Feedzusammensetzung berlcksichtigt. Fur die hydrophilen Membranen
PERVAP™2255-70 und PERVAP™2255-80 wurde dieser in der Grundform entsprechend
Gleichung (7-1) formuliert.

S = 0,1 + XQK,FZ (7'1)
Fir die Membran PERVAP™2255-70 wurde der Qellungsfaktor S gemaR Gleichung (7-1) zu
einem Quotientenausdruck erweitert (Gleichung 6-8). Die Parameter a, b, ¢ und d stehen in

Abhangigkeit zum Quervernetzungsgrad der aktiven Membranschicht.

g — a+ XQK,FZ

6-8
b—c- XQK,F3 +d- XQK,F4 ( )
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Aus den modellierten mittleren Permeanzen Q, wurden die Permselektivitaten bestimmt, welche
die Trennscharfen der Membranen fur das vorliegende bindre Gemisch beschreiben. Die
Membran PERVAP™2255-80 wies eine Permselektivitit von 8,75 auf, fir die
Membran PERVAP™2255-70 lag dieser Wert bei 6,64.

Durch die Versuche mit der organophilen Membran POMS 05-119 bei unterschiedlichen
Temperaturen konnte bestatigt werden, dass die Permeanz mit steigender Temperatur
abnimmt. Der mindernde Einfluss des exothermen Sorptionsschritts mit zunehmender
Temperatur dominiert Uber jenen der verbesserten Diffusion innerhalb der Membran. Allgemein
nimmt der Permeatfluss mit steigender Temperatur zu, da aufgrund des vergrof3erten
treibenden Gefalles, die reduzierte Permeanz tUberkompensiert wird.

Durch selektives Entfernen des Produkts H,O aus dem Reaktionsgemisch, konnte in
Membranreaktorversuchen (Membran PERVAP™2255-70) unter saurelimitierten
Reaktionsbedingungen der Umsatz signifikant gesteigert werden. Im Zuge dieser Versuchsreihe
wurde weiters die Modellierung der Pervaporation aus einem Multikomponentensystem
untersucht. Fur H,O-Konzentrationen im Feed von kleiner 15 Mol% zeigte die Modellierung der
Permeatflisse basierend auf den bindren Untersuchungen gute Ubereinstimmung mit den
experimentellen Werten. Die mittlere Permeanz von H,O wurde aus den
Membranreaktorversuchen bestimmt. Bei H,O-Konzentrationen gréRer 15 Mol% wurden
signifikant reduzierte Permeatflisse an MeOAc und MeOH beobachtet, welche auf die
zunehmende Bildung von H,O-Clustern innerhalb der Membran zurlckzufiihren waren. Die
dadurch vergréferte Beweglichkeit innerhalb der Membran wurde vom Einfluss der geringeren
Anzahl an freien Sorptionsplatzen dominiert, dies fuhrte zu reduzierten Permeatfliissen.

Auf Basis der experimentell ermittelten Permeanzen erfolgte die Entwicklung eines
Simulationsprogrammes fiir ein Pervaporation-Plattenmodul. Das in der Programmiersprache
FORTRAN umgesetzte Simulationsprogramm bertcksichtigt die Konzentrationspolarisation, die
Abkuhlung infolge der Verdampfung der permeierenden Komponenten, sowie den
permeatseitigen Druckverlust.

In einem nachsten Schritt wurde ein membrangestitzter Gesamtprozesses zur
Methylacetatsynthese entwickelt. Die heterogen katalysierte Veresterungsreaktion wurde unter
séurelimitierten Bedingungen in einem Rohrreaktor durchgefuhrt. In einer nachgeschalteten
Kaskadenschaltung von Pervaporation-Plattenmodulen (Membranen PERVAP™2255-70 und
PERVAP™2255-80) wurden primar die polaren Komponenten H,O und MeOH abgetrennt. Das
Zielprodukt MeOAc wurde mit einer Produktreinheit von wyeoa > 99,5 Gew.% im Retentat
abgezogen. Die Auftrennung des terndren Permeatstroms (H,O, MeOH, MeOAc) erfolgte in
einer Rektifikationskolonne. H,O wurde von Kolonne tber den Sumpf abgefiihrt, das binare
Gemisch MeOH und MeOAc wurde Uber den Kopf abgezogen und riuckgefuhrt. Die
Jahresproduktion an MeOAc der simulierten Anlage betrug 1815 tyeoac a'. Eine
Wirtschaftlichkeitsbetrachtung  (Amortisationszeitraum: 7 Jahre) ergab einen kalkulierten
Verkaufspreis von 1419 € pro Tonne MeOAc. Der aktuelle Marktpreis fur hochreines MeOAc
(Wwmeoac > 99,5 Gew.%) liegt bei 1450 € tyeonc - [3]. Das wirtschaftliche Potential des
membrangestitzten Gesamtprozesses ist folglich gegeben wund kann durch eine
Mal3stabsvergrofRerung gesteigert werden.
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8 Symbolverzeichnis

Lateinische Symbole

a,

a, b, cd
A
Awmembran
Dre

cp

dp

dp

dn

D

Do

Ea

Eo

E;

Ep

F

Faiobs

Aktivitat der Komponente i, Parameter Grundquellung
Quellungsparameter

Aktivierungsenergie

Membranflache

Breite eines finiten Elementes

Warmekapazitat

Porendurchmesser

Partikeldurchmesser

Hydraulischer Durchmesser

Diffusionskoeffizient

Stol3faktor Diffusion

Aktivierungsenergie

Aktivierungsenergie Diffusionskoeffizient
Aktivierungsenergie Permeation
Aktivierungsenergie Permeabilitdt bzw. Permeanz
Fugazitat

Freiheitsgrade

Feedfluss

molare Gibbssche Enthalpie

partielle molare Gibbssche Enthalpie

molare Gibbssche Bildungsenthalpie der Komponente i

molare Gibbssche Reaktionsenthalpie

Wechselwirkungsparameter zwischen den Komponenten i und j

Gibbssche Enthalpie

Parameter in der NRTL-Gleichung

Feedhthe

Hohe eines finiten Elementes

Permeaththe

molare Reaktionsenthalpie

molare Ldslichkeitsenthalpie der Komponente i
molare Verdampfungsenthalpie der Komponente i
Enthalpie

Henry-Konstante von Komponente j in Komponente i

Permeatfluss der Komponente i durch die Membran
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J mol*
J mol*
J mol*
J mol*

bar

mol s*
J mol*

J mol*

mm
mm
mm
J mol*
J mol*

J mol*

mol h™* m?
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lre
IModul

Miat

Nges

Paibbs
Pi

P
Oads.

QAds.

Stol3faktor Permeatfluss

Stoffuibergangskoeffizient in der Fliissigkeitsgrenzschicht
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante Hinreaktion
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante Rickreaktion
Stol3faktor

Adsorptionskonstante
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9 Anhang

9.1 NRTL-Modell (Non Random Two Liquid Modell)

Die NRTL-Gleichung basiert auf dem Modell lokaler Zusammensetzungen, die
Komponentenzusammensetzung in direkter Umgebung eines Zentralatoms (mikroskopische
Zusammensetzung) ist folglich abweichend von jener der Mischung (makroskopische
Zusammensetzung). Die Nachbaratome der Zentralatome ordnen sich entsprechend der
Paarwechselwirkungsenergien an. Die NRTL-Gleichung findet bei Beschreibungen stark
nichtidealer Mischungen bzw. Mischungen welche eine Mischungsliicke aufweisen Anwendung.
Es konnen durch dieses Aktivitatskoeffizientenmodell Dampf-Flissig- und Flissig-Flissig-
Gleichgewichte beschrieben werden. Die Berechnung der Aktivitatskoeffizienten erfolgt
entsprechend Gleichung (9-1) bis Gleichung (9-3) [33], [34].

Iny; = Z] TjiGjix]' ijij o — annTannj o1

' Zl Gkixk 7 Zk ijxk Y Zk ij Xk ( - )
Ag;;

Ty =— (9-2)

Gij = exp(—ay;Tij) (9-3)

Die NRTL-Parameter der fir die Methylacetatsynthese relevanten Komponenten sind in
Tabelle 9-1 und Tabelle 9-2 dargestellt.

Tabelle 9-1: Wechselwirkungsparameter HOAc (1), MeOH (2), MeOAc (3), H,O (4) [52],[53]

T11 0 T22 0 T33 0 Tyq 0

T, 10,349 1,, [0,027| 13, |2,382| 1, |2,266

T3 |0,936| T,5 (0,889 15, [0,281] 1., |1,092

T14 0,639 To4 0,182 T34 1,440 Ty3 2,724

Tabelle 9-2: Parameter G;; HOAc (1), MeOH (2), MeOAc (3), H,O (4) [52],[53]

Gll 1,000 Gzz 1,000 G33 1,000 G44 1,000

G, 1,112 G, [0,992| Gs |0,493| G, (0,516

Gz |1,320| Gy [0,768| Gs, |0,920| G4 |0,722

Gy |1,206| Gy [1,056| Gsy |0,558| Gyz 0,331
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9.2 Einfluss der Katalysatormasse

0,55 T
0,50 —
0,45 —
A Kat.masse: 20 g -

0,40 e Kat.masse: 30 g —

0,35

Molanteil, MeOH [mol mol™]

0 50 100 150 200 250 300
Zeit (min]

Abbildung 9-1: Modellierung zeitlicher Verlauf des MeOH-Molanteiles bei Variation der
eingesetzten Katalysatormasse, mg,=10-30g, T=40°C, aquimolares
Eduktverhaltnis
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Abbildung 9-2: Modellierung zeitlicher Verlauf des HOAc-Molanteiles bei Variation der
eingesetzten Katalysatormasse, my;=10-30g, T=40°C, A&quimolares
Eduktverhéltnis
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9.3 Einfluss der Reaktionstemperatur
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Abbildung 9-3: Modellierung zeitlicher Verlauf des MeOH-Molanteiles bei unterschiedlichen
Temperaturen, my, =309, T =35-49,9 °C, aquimolares Eduktverhéltnis
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Abbildung 9-4: Modellierung zeitlicher Verlauf des HOAc-Molanteiles bei unterschiedlichen
Temperaturen, my, =309, T =35-49,9 °C, dquimolares Eduktverhéltnis
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9.4 Temperaturabhéangigkeit der Permeanzen

6,0 T

o o o
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LN(Permeanz) [-]
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Abbildung 9-5:  Arrhenius-Plot der Permeanz von MeOAc und MeOH fur die
Membran PDMS 05-119; Prermeat = 50 mbar, Teeeq = 40/50/60 °C,
AMembran = 27,5 sz

9.5 Modellierung Pervaporation

30 T | T | T | T | T | T | T | T | T
25 -
20 - A JMeOH < ]
B e JMeOAc i
¢ J

MeOH+MeOAc

Permeatfluss [mol h™"m?]
[ [
o al
| |

0 I — 1 1 | 1 1 | 1 ]
0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0
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Abbildung 9-6: Modellierung der Permeatflisse der Einzelkomponenten der Membran
PERVAP ™2255-80; Ppermeat = 150 mbar, Treed = 50 °C, Avembran = 27,5 cm?
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Abbildung 9-7:
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Modellierung der Permeatflisse der Einzelkomponenten der Membran
PERVAP™2255-30; pPpermeat = 150 mbar, Treeq = 50 °C, Ayembran = 27,5 cm”?
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Abbildung 9-8: Modellierung der Permeatflisse der Einzelkomponenten der Membran

PDMS 04-075; Ppermeat = 50 Mbar, Treed = 50 °C, Apembran = 27,5 cm?
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Abbildung 9-9: Modellierung der Permeatflisse der Einzelkomponenten der Membran
PDMS 04-123; Ppermeat = 50 Mbar, Treeg = 50 °C, Ayembran = 27,5 cm?
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Abbildung 9-10: Modellierung der Permeatflisse der Einzelkomponenten der Membran
PERVAP ™4060; ppermeat = 50 Mbar, Treeq = 50 °C, Apembran = 27,5 cm?
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9.6 Anschaffungskosten Warmetauscher
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Abbildung 9-11: Druckfaktor (Verhéltnis von Anschaffungspreis eines Hochdruckwarmetauscher
zu einem der fur Normaldruck ausgelegt ist) [70]
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Abbildung 9-12: Kostenfaktor als Funktion von Material- und Druckfaktoren fiir Warmetauscher [70]
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Abbildung 9-13: Anschaffungskosten von Platten- und Spiralwadrmetauschern [70]

9.7 Anschaffungskosten Prozessbehalter
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Abbildung 9-14: Anschaffungspreis fur (a) horizontal ausgerichtete und (b) vertikal ausgerichtete
Prozessbehaélter, Basisfall: Baustahl [70]
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Abbildung 9-15: Druck- und Materialfaktoren von Behaltern [70]
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Abbildung 9-16: Kostenfaktor als Funktion von Material- und Druckfaktoren fiir horizontal und
vertikal angeordnete Behélter [70]
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9.8 Anschaffungskosten Kolonnenboden und
Packungen
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Abbildung 9-17: Anschaffungskosten von Ventil- oder Siebbéden und Tropfenabscheider [70]

Tabelle 9-3: Kosten von Bodenpackungen, lonenaustauscherharzen, Katalysatoren etc. (Preis
beinhaltet Packungshbefestigungen und Flissigkeitsverteiler) [70]

Packing Agent Cost,¢ ($/kg)  Bulk density, pp (kg/m>)*
Activated Alumina 4.50-9.00 700-900
Activated Carbon 2.00-3.00 400-600
Biochemical Agents 50-100 450-650
Chromatographic/
ion-exchange agents 50-100 450-650
Noble metal-doped
catalysts (Pd, Pt, Ir) 90-120 . 700-900
Silica/Alumina doped !
catalysts 6.00-10.00 700-900
Silica Gel 4.50-9.00 700-800
Zeolites (molecular
sieves) 5.00-9.00 600-700
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9.9 Anschaffungskosten Pumpen
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Abbildung 9-18: Druckfaktoren von Pumpen (Verhaltnis des Anschaffungspreis von
Hochdruckpumpen zu einer die fur 10 barg ausgelegt ist) [70]
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Abbildung 9-19: Anschaffungspreis fur Kolben-, Verdranger- und Kreiselpumpen [70]
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Abbildung 9-20: Kostenfaktor als Funktion von Material- und Druckfaktoren fiir Pumpe [70]
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