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Stofftransport und Makrokinetik

1 Einleitung / Komplexitdt der Vorgidnge in mehrphasigen Systemen

Der tiiberwiegende Teil aller in der chemischen Industrie durchgefiihrten Reaktionen l4uft unter
heterogenen Bedingungen ab. Dabei stellen die heterogen-katalysierten Gasreaktionen den wich-
tigsten Typ der Mehrphasensysteme dar. Threr industriellen Bedeutung nach folgen Systeme, in
denen fliissige Komponenten vorhanden sind und die kontinuierliche Phase bilden. Die kontinu-
terliche Phase ist die Phase, in der die andere bzw. die anderen Phasen verteilt sind. Dazu zdhlen
das Zweiphasensystem Gas/Fliissigkeit sowie das Dreiphasensystem Gas/Fliissigkeit/Feststoff.
Die Aufrechterhaltung der fliissigen Phase hat zahlreiche reaktionstechnische Vorteile:

-Durch Verzicht auf das Uberfiihren fliissiger hochsiedender Edukte in die Gasphase kann
Verdampfungsenergie eingespart werden.

-Bei vielen organischen Zwischenprodukten ist ein Verdampfen schon wegen -einer
thermischen Zersetzung nicht moglich. Eine Gasphasenreaktion koénnte somit nur bei
Unterdruck, beziechungsweise unter Verwendung eines mit Edukt geséttigten Tragergasstroms
durchgefiihrt werden. Derartige Vorgehensweisen sind unwirtschaftlich.

- Bei exothermen Reaktionen wird eine gute Warmeabfiihrung durchdie hohe Wérmekapazitit
der Fliissigkeit erreicht.

Chemische Umsetzungen in mehrphasigen Systemen sind stets Kombinationen von chemischer
Reaktion sowie Stoff- und Wéarmetransportvorgingen. Wihrend bei Gas/Feststoff-Systemen
durch gesicherte Korrelationen eine reaktionstechnische Auslegung unproblematisch ist, treten
bei heterogenen Fliissigphasesystemen Phdnomene auf, die eine Reaktorauslegung erschweren.
So konnen beispielsweise wichtige Fragestellungen zur Hydrodynamik nicht befriedigend beant-
wortet werden. Beim intensiven Durchmischen der Phasen kann weder die Grof3e der gebildeten
Phasengrenzfliche Gas/Fliissigkeit noch die Relativgeschwindigkeit zwischen Fliissigkeit und
suspendiertem Feststoff ermittelt werden. Die Kenntnis dieser Grofen ist jedoch fiir die reakti-
onstechnische Deutung von Dreiphasensystemen notwendig.

Im Praktikumsskript "Makrokinetik" werden Ansétze zur reaktionstechnischen Auslegung von
heterogenen Systemen mit (in einer Fliissigkeit als kontinuierliche Phase) suspendiertem Kataly-
sator vorgestellt. Gasformige Edukte, die am suspendierten Katalysator abreagieren, miissen in
der Tragerfliissigkeit gelost und zum Katalysator transportiert werden. Wahrend die Konvekti-
onsvorgédnge vergleichsweise schnell ablaufen und nicht zur Limitierung der Geschwindigkeit
der Reaktion filihren, stellen Diffusionsprozesse oftmals den geschwindigkeitslimitierenden
Schritt dar. Derartige Diffusionsvorginge treten sowohl in den laminar flieBenden Filmen der
Phasengrenzflichen als auch in den Poren des pordsen Katalysators auf”. Im allgemeinen werden
sich dabei chemische Reaktion und Transportvorginge gegenseitig liberlagern und beeinflussen.
Die “Makrokinetik* beschreibt dieses Zusammenspiel.

* Wie bereits im Skript “Heterogene Katalyse* beschrieben, muss zwischen Normal-, Knudsen- und kon-
figureller Diffusion unterschieden werden. Bei der Beschreibung makrokinetischer Zusammenhange wird
sowohl in den Lehrbiichern als auch in diesem Skript davon ausgegangen, dass die Normaldiffusion rele-
vant ist.



Reagiert, wie in Abbildung 1 dargestellt, ein Gas an einem in einer Fliissigkeit suspendierten
Katalysator ab, ldsst sich das Zusammenspiel von Stofftransportvorgéngen und chemischer Reak-
tion wie folgt darstellen:

- das Gas muss durch einen gasseitigen Grenzfilm zur Grenzfliche Gas/Fliissigkeit
diffundieren und wird bei Erreichen der Grenzflache in der Tragerfliissigkeit gelost;

- anschlieBend erfolgt die Diffusion des Gases durch den fliissigkeitsseitigen Grenzfilm in den
konvektiv durchmischten Kern der Fliissigkeit;

- entsprechend dem Grad der Durchmischung wird das geloste Gas durch den Kern der
Fliissigkeit zum Katalysatorkorn transportiert (in der Regel durch konvektiven Stofftransport);

- der das Katalysatorkorn umgebende laminare Fliissigkeitsfilm muss wiederum durch
diffusiven Stofftransport durchdrungen werden;

- in den Poren findet Stofftransport durch Porendiffusion sowie mikrokinetische Prozesse
(Adsorption, Reaktion, Desorption) statt.

Die Geschwindigkeit des Gesamtprozesses kann durch jeden einzelnen Teilschritt limitiert wer-
den. Deshalb muss bei der Erstellung eines kinetischen Gesetzes die Geschwindigkeit der Einzel-
schritte gemessen, ggf. abgeschétzt werden.

Abb.1: Darstellung des Stofftransports eines gasformigen Reaktanden vom Kern der Gasblase in
das Porengefiige der Katalysatorkorner

In der Abb. 2 ist der resultierende Konzentrationsverlauf der Komponente i dargestellt.
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Abb.2: Konzentrationsverlauf in Dreiphasensystemen



2 Kinetik von Stofftransportvorgingen

Adhisionserscheinungen an festen Oberfldchen und Oberflacheneigenschaften von Fliissigkeiten
bedingen eine Anderung der hydrodynamischen Verhiltnisse vom Kern des Fluids hin zur Pha-
sengrenzfldche, die zur Ausbildung einer laminaren Stromung unmittelbar an der Grenzfléche
und parallel zu dieser fiihrt (Grenzfilm). Der Stofftransport senkrecht zur Phasengrenzflédche
kann nur noch durch Diffusion erfolgen. Diese Erscheinung wird als Stoffiibergang bezeichnet
und mit Hilfe von Stoffiibergangskoeffizienten formelmifig erfasst:

diffundierende Stoffmenge
Austauschfldache - Zeit

Stoffiibergangskoeffizient * treibende Kraft (Potentialgefélle)

Bei den Stoffiibergangskoeffizienten wird unterschieden zwischen:

,Bg - gasseitiger Stoffiibergangskoeffizient an der Phasengrenzfliche Gas/Fliissigkeit

P - flissigkeitsseitiger Stoffiibergangskoeffizient an der Phasengrenzfliche Gas/Fliissigkeit

B - fliissigkeitsseitiger Stoffiibergangskoeffizient an der Phasengrenzfliche
Fliissigkeit/Feststoff

2.1 Stoffiibergiinge an der Phasengrenzflache Gas/Fliissigkeit

Ein weitverbreitetes Modell zur Beschreibung der Stoffiibergéinge basiert auf der Filmtheorie.
Dabei wird angenommen, dass sich an den Phasengrenzflichen Filme ausbilden, in denen das
jeweilige Fluid parallel der Phasengrenzflache flieBt. Der Stofftransport senkrecht dazu erfolgt
allein durch molekulare Diffusion und wird durch das 1.Ficksche Gesetz beschrieben:
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Da der Stoffiibergangskoeffizient der Proportionalititsfaktor zwischen StofffluBdichte (rng/A )
und treibender Konzentrationsdifferenz ist, gilt:
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Abb. 3.: Mikroskopisches Bild fiir den fliissig-
keitsseitigen Stoffiibergang.
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DlL,zist der molekulare Diffusionskoeffizient, der die Diffusion des Gases 1 durch die Flussig-

keit 2 beschreibt. Die Dicke des Grenzfilms (8) ist von zahlreichen stofflichen und hydrodynami-
schen Parametern abhingig und experimentell nicht zugingig". Deshalb ist & als die Hydrodyna-
mik erfassender Parameter des Filmodells aufzufassen.

Voraussetzung fiir die Anwendbarkeit des Filmmodells ist die Ausbildung eines stationdren
Konzentrationsprofils innerhalb des Grenzfilms. Dieses ist nur gewihrleistet, wenn der laminar
stromende Film nicht durch das Eindringen von Fluidelementen gestort wird. Bei hoher Durch-
mischung ist ein derartiges Eindringen unvermeidbar. Der Stoffflufl eines Gases in eine fliissige
Phase hinein muss unter diesen Bedingungen durch instationdre Stoffiibergangsmodelle be-
schrieben werden. Higbie hat ein Modell vorgeschlagen, bei dem Fluidelemente an der Phasen-
grenzfldche nach einer modelleigenen Kontaktzeit mittels Queraustausch durch neue Elemente
aus dem Kern der Fliissigkeit ersetzt werden. Wahrend der Kontaktzeit diffundiert das Gas in das
Fluidelement. Die Kontaktzeit (modelleigener Parameter) ist so zu wihlen, dass sich kein statio-
ndres Konzentrationsprofil ausbilden kann. Aus der Massebilanz fiir das absorbierte Gas resul-
tiert eine Gleichung, in der der Stoffiibergangskoeffizient proportional der Wurzel aus dem Dif-

. . . 3
fusionskoeffizienten ist: f§; oc (DlL 2)0

Es wurden eine Reihe weiterer Stoffiibergangsmodelle entwickelt, bei denen die Abhédngigkeit

des Stoffiibergangskoeffizienten vom Diffusionskoeffizienten zwischen den beiden beschriebe-

nen Grenzen liegt. 3, oc (Dt2)0'5b'31'0

Bei der Erarbeitung eines kinetischen Ansatzes sollte abgeschdtzt werden, in welchem Rahmen
sich die Diffusionskoeffizienten &ndern und mit welcher Genauigkeit diese Anderung erfaBt wer-
den kann. Oft wird es ausreichen, den Stoffiibergang mit Hilfe des Filmmodells zu beschreiben.
Andern sich die Diffusionskoeffizienten signiﬁkant##, muss die Relativgeschwindigkeit zwischen
Fliissigkeit und Gasphase Auskunft iiber die Anwendbarkeit des einen oder anderen Modells
geben. Dabei gilt als Faustregel, dass Kleinblasen sich relativ zur Fliissigkeit nicht bewegen, also
das Filmmodell giiltig ist, und dass beim Auftreten von Groflblasen instationdre Stoffiibergangs-
modelle (zum Beispiel das Higbie-Modell) zutreffen.

Unabhéngig von der Wahl des Modells gilt, dass beim Stoffiibergang die Stoffflu3dichte propor-
tional zur Differenz zwischen der Konzentration im Kern des Fluids und der an der Phasengrenz-
fliche ist. Die Konzentration an der Phasengrenzfldche ist allerdings experimentell nicht zugén-
gig. Deshalb ist es hilfreich, dass die Beschreibung des Gasstroms vom Kern der Gasphase in den
Kern der Fliissigkeit (Stoffdurchgang) ohne Kenntnis der Konzentrationen an der Phasengrenz-
fliche moglich ist. Voraussetzung ist allerdings, dass sich an der Phasengrenzfldche das Phasen-
gleichgewicht spontan einstellt und stationdre Bedingungen vorliegen. Bei der formelmaBigen
Beschreibung des Stoffdurchgangs ist wiederum die StofffluBdichte proportional zum treibenden
Konzentrationsgefalle (Differenz zwischen der mit dem Partialdruck des Gases im Kern der Gas-

phase zu errechnenden Gleichgewichtskonzentration (lec:\ = pf\) und der Gaskonzentration

im Kern der Fliissigkeit (Cf\ )). Als Proportionalitidtskonstante wurde der Stoffdurchgangskoeffi-

#

Nach Literaturangaben gilt: 5 um <6 <100 um.

# sapiel L L — 2 1 2 1 :
Zum Beispiel ist DHZ,HZO / DNz,Hzo 0.927 cm”s™ / 0.259 cm”s™ (bei 1 bar und 307 K)

im Vergleich zu DcL>2 Hy o/ DLN2 o = 0.357 cm’s™ / 0.364 cm?s™ (bei 1 bar und 352 K)
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zient (ki) eingefiihrt. ki kann als reziproker Wert fiir den dem Stoffdurchgang entgegen wirken-
den Widerstand aufgefasst werden, der sich additiv aus den Einzelwiderstdnden fiir den gasseiti-
gen und fliissigkeitsseitigen Stoffiibergang errechnet. Es ergeben sich folgende Gleichungen:

na/A =k (C:\—Cf\) 3)
mit:

1/k=1/p.+ 1/(H12 Bg) (4)
Haufig ist der gasseitige Stoffiibergangswiderstand zu vernachléssigen, so dass gilt:

ko= pr (5)

Danckwerts fiihrte zur Beschreibung des Transports eines Gases (A) in eine Fliissigkeit die auf
das Volumen der fliissigen Phase bezogene Absorptionsrate (jaa) ein. Dabei ist j,=n,/A.
Durch die Einbeziehung der spezifischen Phasengrenzfliche (a = Phasengrenzflache/Volumen
der fliissigen Phase) in den k;-Wert kann dieser Transport ohne Kenntnis der oft schwer zu er-
mittelnden und von vielen hydrodynamischen Parametern abhingigen Grof3e der Phasengrenzfla-
che beschrieben werden. Unter Beriicksichtigung der Gleichung 5 ergibt sich:

jaa = kalch—ct) ©6)

Aufgabe: Leiten Sie die Gleichungen (3) und (4) her !

2.2 Stoffiibergang an der Phasengrenzflidche Fliissigkeit/Feststoff

Ahnlich den Stoffiibergiingen an der Phasengrenzfliche Gas/Fliissigkeit ist der Stoffiibergang an
der Phasengrenzfliche Fliissigkeit/Feststoff mit Hilfe der Filmtheorie zu beschreiben. Bei der
diffusionsbedingten Reaktionshemmung wird zwischen Stofftransport der Reaktanden aus der
Gasphase zur duBBeren Katalysatoroberflache (Filmdiffusion) und Diffusion in den Poren des Ka-
talysators unterschieden. Wenn die Filmdiffusion geschwindigkeitsbestimmend wird, verlduft der
ProzeB nach der Gleichung

1 dnA b ex
-———2 =p.lch -c 7
s dt 3( A A ) (7

Hierbei bezieht sich s auf eine Einheit der duBleren Oberfliche des Katalysators, f; ist der

Stofftransportkoeffizient, CfZ\ ist die Konzentration des Reaktanden 4 im konvektiv vermischten

Kernstrom (bulk) der fluiden Phase und c¢g" ist die Konzentration an der duBeren Oberfliche des

Katalysators. Die Grofle S ist von den hydrodynamischen Bedingungen abhéngig, die (in der
Suspension) durch die Differenzgeschwindigkeit zwischen aufgewirbelten Feststoffteilchen und
umgebendem Fluid bestimmt werden. Diese Geschwindigkeit ist praktisch nicht zu ermitteln. Im
allgemeinen wird bei der Berechnung (mit Hilfe der Ahnlichkeitstheorie) auf dimensionslose
Parameter zuriickgegriffen. In die den Stoffiibergang beschreibende Kriteriengleichung sind die
Sherwood-, die Schmidt- und die Reynolds-Zahl enthalten. Allgemein gilt:

2 < Sh < 2+0.76Re!?sc!/3 ®
mit;
Sh=psd/ D1L2 (2 Stoffiibergangsstrom ) 9)
’ Diffusionsstrom



Sh ~ 2 gilt fiir Suspensionen, in denen die Feststoffteilchen so klein sind, dass sie keine Eigen-
bewegung gegeniiber der durchmischten Fliissigkeit besitzen (Differenzgeschwindigkeit gleich
Null). Ist die Differenzgeschwindigkeit groer Null, beruht die Berechnung der Reynolds-Zahl
basiert auf der Theorie der isotropen Turbulenz. Hier sei auf das Lehrbuch ,,Technische Chemie
IT — Grundoperationen® verwiesen. Die Schmidt-Zahl (Sc) stellt den Quotienten aus kinemati-

scher Viskositét (v) und Diffusionskoeffizienten ( D 1L72) dar.

2.3 Diffusionsvorgidnge im Porengefiige des Katalysators

Innerhalb des Porengefiiges eines pordsen Festkorpers (z. B. eines Katalysatorkorns) wird die
molekulare Diffusion gestort. Je nach Ausmall der Storung muss zwischen Normal-, Knudsen-
und konfigureller Diffusion unterschieden werden.

Die Normaldiffusion beschreibt den Stofftransport durch das Porengefiige fiir den Fall, dass der
Porendurchmesser grof3 ist gegeniiber der mittleren freien Wegldnge der diffundierenden Mole-
kiile. Bei der Normaldiffusion miissen im Vergleich zur ungestérten molekularen Diffusion zu-
satzlich Labyrinth- und Porositdtsfaktoren beriicksichtigt werden. Fiir den molekularen Diffusi-

onskoeffizienten D, , wird bei der Normaldiffusion der effektive Diffusionskoeffizient sz ein-

gesetzt:

£
Df, =D, ,* (10)
Tp
&p 1st der Porositétsfaktor, der als Flichenanteil der Poren6ffnungen an der gesamten duBleren

Oberfliache des Feststoffs interpretiert werden kann. Bei Raney-Nickel ist &, ~ 0,5, bei vielen
Katalysatortrigermaterialien wie z. B. Aktivkohle und Aluminiumoxid gilt 0,55 < ¢, < 0,72.
/7, ist der Labyrinthfaktor (7 =tortuosity factor), der die Komplexitit des Porensystems (Win-

dungen und Verzweigungen) beriicksichtigt. Da der Einflul der Porenstruktur auf die Diffusi-
onsgeschwindigkeit unter anderem von der Gréfe und der Beweglichkeit der diffundierenden
Molekiile abhingt, ist eine Abschitzung des Wertes von 7 nicht moglich. Die experimentelle
Ermittlung von 7 erfordert besondere MeBmethoden (z. B. die dynamische Methode nach Wi-
cke-Kallenbach). Fiir die Diffusion von Wasserstoff im Porensystem von mit Edelmetallen be-
legten Trégerkatalysatoren werden Werte von 2.5 < 7, < 7.5 angegeben; wird Aktivkohle in

Wasser suspendiert, kann der Labyrinthfaktor Werte kleiner 1 annehmen.

Ist der Porendurchmesser kleiner als die mittlere freie Wegliange der Molekiile, werden diese im
Porengefiige ihren Impuls hédufiger an die Porenwand als an andere Fluidmolekiile weitergeben.
Es resultiert der sogenannte Knudsen-Diffusionsstrom. Unter Normalbedingungen liegt die
mittlere freie Weglidnge von Gasmolekiilen in der Gréenordnung von 100 bis 1000 nm, bei 1
MPa von 10 bis 100 nm. Bei 5 MPa ist danach mit Knudsen-Diffusion zu rechnen, wenn der Po-
rendurchmesser < 2 nm ist. Zur Berechnung des pro Zeiteinheit diffundierenden Stoffstroms wird

der effektive Knudsen-Diffusionskoeffizient Dl’,(2 verwendet:
1/2
pK _%p dp (8RT
2773 p M,
Liegen die Porendurchmesser in der GroBBenordnung der Molekiildurchmesser, wird der Stoff-

transport durch die konfigurelle Diffusion beschrieben. Typisches Beispiel dafiir ist der Stoff-
transport im Porengefiige von Zeolithen. Kleine Verdnderungen an der Struktur des Feststoffs

(1)
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oder an der Art der diffundierenden Spezies kdnnen bei der konfigurellen Diffusion den Wert des
Diffusionskoeffizienten um mehrere Zehnerpotenzen verschieben. Eine abschédtzende Vorausbe-
rechnung der Geschwindigkeit der konfigurellen Diffusion ist deshalb bislang noch nicht mog-
lich.

3 Makrokinetik (Zusammen- und Wechselwirkungen von Diffusions- und Reaktionsprozessen)

3.1 Einflul der chemischen Reaktion auf den Stoffiibergang an der
Phasengrenzfldche Gas/Fliissigkeit

Durch chemische Reaktion wird die Eduktkonzentration am Reaktionsort gesenkt und damit die
treibende Kraft fiir den Stofftransport vergroflert und dieser Transport selbst beschleunigt. Aus-
gehend vom 1. Fickschen Gesetz (Gl. 1) und unter Einbeziehung des Stoffiibergangskoeffizien-
ten (GI. 3) lasst sich der Stoffstrom wie folgt berechnen:

na/A = kg (CA—CA) 3)
Durch eine chemische Reaktion innerhalb der fliissigen Phase wird cf\ gesenkt, so dass die

Triebkraft fiir den Stoffiibergang vergroBert wird; der Konzentrationsgradient unmittelbar an der
Phasengrenzflache Gas/Fliissigkeit wird steiler (siche Abb. 4). Mit schneller verlaufender Reak-
tion sinkt die Kernphasenkonzentration auf Null ab (Diffusionsbereich). Eine dariiber hinausge-
hende Beschleunigung der Absorptionsgeschwindigkeit resultiert aus der Verlagerung der Reak-
tion in die unmittelbare Nidhe der Phasengrenzfliche und ldsst sich durch die Einfiihrung eines
Beschleunigungsfaktor E (Enhancementfactor) erfassen:

halA = Ek (ch-0)  bzw. g_NalA (12)

Fiir eine irreversible Reaktion 1. Ordnung ldsst
sich unter Anwendung der Filmtheorie ableiten”:

PN C
= a C
tanh ||k, /Dﬁz AT

Unter Verwendung des Modells des instationé-
ren Stoffiibergangsmodells errechnet sich:

E=1+kDf /k} (13 b)

Absortion

Absortion + langsame
chemische Reaktion

Absortion
sehr schnelle
chemische
Reaktion

Absortion + schnelle chemi-
sche Reaktion (c” = 0)
“Diffusionsbereich*

Abb. 4: Stationdre Konzentrationsprofile wahrend der physikalischen und chemischen Absorp-
tion an der Phasengrenzfliche Gas/Fliissigkeit (beschrieben mit Hilfe des Filmmodells)

# Das mathematische Vorgehen bei dieser Ableitung ist dem der Herleitung des Porennutzungsgrads (siehe néchstes
Kapitel) vergleichbar. Allerdings sind die Randbedingungen nicht gleich.
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3.2 Einfluf} der chemischen Reaktion auf Porendiffusion

Als Modell fiir die Porendiffusion soll der Stofftransport bei einer Reaktion 1. Ordnung betrach-
tet werden

A = Produkte, _édg—lf‘ —ks-Cp (14)

S ist die Katalysatoroberflache, an der die Reaktion stattfindet. Da pordse Feststoffe eine im
Vergleich zur duBeren sehr groBe innere Oberfldche haben, kann (solange die Diffusion durch
den dueren Grenzfilm nicht geschwindigkeitsbestimmend ist) angenommen werden, dass die
Reaktion im Inneren des Porengefiiges ablduft. Zur modellartigen Beschreibung wird vereinfa-
chend die Pore durch einen zylindrische Hohlrdume reprisentiert, in welche A diffundiert und am
Zylindermantel chemisorbiert. Die Lange des Zylinders L ist so bemessen, dass am Ende der Pore
die Reaktion abgeschlossen ist. Bei irreversiblen Reaktionen ist die Eduktkonzentration gleich
Null; bei reversiblen Reaktionen ist das Gleichgewicht erreicht. Allgemein gilt: dc,/dz = 0

% Elementary section of catalyst
pore (siehe Abb. 5)
A WAL \\§ No reaction at
> end of pore
- N
= NN = \
7200 cazess |
A

[ |
L |
|| I
> <Az [
: |
| !
I

|

£

Abb.5:

Modell einer zylindrischen
“Idealpore” und Konzentrati-
onsverlauf entlang der Lauf- 0 250 Nipus &
strecke z Distance along pore

z=L IV dcaldz =0

—>

Concentration of reactant A

Wird der Stoffstrom in der Idealpore differentiell bilanziert (Abb. 5 und 6), ergibt sich:

Flow in - Flow out = Verbrauch durch Reaktion
dc dc
2D (Aj P (A) _ keoy (271 AZ) (15)
dz ) gin dz ) pus
dC dC Cross-sectional area =
A — 7A R Mantle area on which reaction
beziehungsweise: az Aus dz Ein 2 ks ca=0 is oceurring, S = 27r Ax
AZ Deff r A
| _ o Flow out
dCfA _ chj ANA Y = 2 [SA Radius, dNp = —mr2 @ dCp
mlt hm ( adz jAuS ( dz Ein _ d2CA (d! Jin ( ox )'” S 1’: o dt )om (d‘ out
Az—0 Az dz* m_“_'_“"/ B
T —
Abb. 6: / L ]
. . . . >
Bilanzierung des Stoffstroms fiir ein Volumenele- ( in A7
) .. " o _
ment einer zylindrischen Pore 'Sgg'i{uz,:%’é%eh‘; = (12t of disappearance) )
=(— ?‘,‘_ d-?[;"-) (surface) = b, Cp(27r Aa



2
gilt: d’ca _ 2ks o _ (16)
dz? De r

Die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante &, (in cm/s) bezieht sich auf die Oberfléche des Kataly-
sators. Durch die Einfiihrung einer Reaktionsgeschwindigkeitskonstante £, die sich auf das Po-
renvolumen bezieht, sowie der Normierung der Laufstrecke (zL = Z) folgt:
d’cy Kk
dz> D

[2¢cy=0 (17)
mit

Oberfldche K 2mr L 2kg
Volumen Sor2L

(18)

Bei der Integration der Gleichung 19 sind folgende Randbedingungen zu beriicksichtigen:

fir Z=0 cp=c}
dCA

fir Z=1 —2 =0
az

Ferner wird entsprechend dem Konzentrationsverlauf (abfallende Exponentialfunktion - siche
Abb. 5) folgender Losungsansatz gewéhlt:

ca=A-e9%  (mit-1<q<0)
(19)
dca qZ dzc% 2 qZ
=A-q-e und =A-q°-e 20) und
Ty qz q e q (20)

03y
mit A und q als Parameter des Losungsansatzes, deren Bedeutung im weiteren Verlauf der Ablei-
tung ermittelt werden muss. Einsetzen der Gleichungen (21 a) und (21 c) in GI. 19 ergibt:

ququ—D%LzA e =0 /:Ae"Z
g% - k_12_,
Deff
ary
S D’; o L= +® £ (Thiele-Modul’ (22)

# Die Losung der Gleichung 22 ist fiir eine Reaktion 1. Ordnung die
Wurzel aus dem Quotienten Reaktionsgeschwindigkeit und Diffusionsgeschwindigkeit.
Dies ist die Definition fiir den Thiele-Modul. Fiir eine Reaktion n“’-Ordnung ist der Thiele-Modul

mittels folgender Gleichung zu berechnen:
1 k -
oL J nil_k_(sf
2 Deff

(22 b)



Die Ableitung fiihrt zu einer Doppellosung (GI. 22), so dass der Losungsansatz (GI. 21 a) modi-
fiziert bzw. erweitert werden muss. Der neue Losungsansatz lautet deshalb (unter Beriicksichti-
gung der Doppellosung (G1.22)):

-oZ

ca=Ae®%+Ae (23 a)
dea _ A ®e®? - A, ®e P (23 b)
dZ
Aufgrund der Randbedingungen gilt fiir Z = 0:
Ca =C/84 =A1 eO +A2 eO =A1 +A2
(24)
und fir Z = 1:
‘f—ZA=0=A1cDe‘D—A2q>e“D (25)
damit ist Al ecD —A2 e_q) =0 ay Al = A2 e_zq)
Einsetzen in (GL. 24) ergibt:
ci=A e P+ A=A (1+e‘2®): A, e‘q)(e‘b +e"‘b)
beziehungsweise
s O s ,-@
c, €
A2 :—A und Al =—Cq)A © o
e® +e™® e +e
Die Gleichung 23 a nimmt damit folgende Form an:
s
C
e +e

Haufig wird (GI. 26) in normierter Form verwendet, das heil3t, dass ¢4 = f ( Z) auf die Konzentra-
tion an der duBeren Oberfliche (bzw. die Konzentration im Kern der fluiden Phase, wenn keine
duBere Diffusionshemmung vorhanden ist) normiert wird. In Abb. 7 sind derartig normierte Kon-
zentrationsverldufe flir unterschiedliche Werte von @ gezeigt. Der Einflull des Thiele-Moduls
wird deutlich. Bei kleinem @, dass heil3t bei kleiner Reaktionsgeschwindigkeit und hoher Diffu-
sionsgeschwindigkeit ist der Einfluss der Porendiffusionshemmung gering; bei groen Werten
fiir © reagiert die iiberwiegende Menge an A schon in der Néhe des Porenmundes ab, aufgrund
der langsamen Diffusion fillt c, schon bei kleinen Werten fiir Z stark ab.

1 =0.5 - s
CA/CAS — = — = —— ca/ca = 0.92
D=1
To.s I

\\\ I S b cxler =076

XD=2 \,_

[NV s P
\

0.6
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satorpore in Abhéngigkeit vom Thiele- {L}*’Q ________ ever=0.10
MOdul @ 0 = \h
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Als MaB fiir die porendiffusionsbedingte Verminderung der Reaktionsgeschwindigkeit in den
Poren, dient der Porennutzungsgrad (effectiveness factor), der wie folgt definiert ist:

= _ effektive Reaktionsgeschwindigkeit (mit Porendiffusion) (27)
Reaktionsgeschwindigkeit ohne Porendiffusionshemmung (ca = ¢4°)

Die mittlere Reaktionsgeschwindigkeit in den Poren wird approximiert, indem man mit einer
mittleren Konzentration in den Poren rechnet. Fiir eine Reaktion 1. Ordnung ergibt sich unter
Beriicksichtigung des integralen Mittelwerts” und Verwendung der Gleichungen (26) und (27):
1 1 cS ~ ~
- k[ea@)dz ko "% (e P2 | o%e q’z) dz
S S S
kcy kcy kcy

Die Losung dieser recht kompliziert aussehenden Gleichung ist recht einfach, da (k ¢4°) gekiirzt

werden kann und im Integral viele Terme von Z unabhéngig sind.
1

1
R cpz}

| |
1 _ _ 1 _d 1
e q’jecbde+eq’ je ®Zy7 :ﬁ[e PP g®
e® +e 0 e - @

=% —o
@ @ 0 +e

0
Fir Z =1 (obere Grenze) ist der Term in der eckigen Klammer gleich Null, so dass sich der
Porennutzungsgrad wie folgt errechnet:

[} ) 1

_1te e _linno (29)
@

(]
In Abb. 8 ist log 7 gegen log @ aufgetragen. Bei @ < 0.5 ist 17 ~1, hier liegt keine oder eine ver-
nachldssigbare Porendiffusionshemmung vor. Ist @ grof3 (> 3) ist tanh ® ~ 1 und somit 7~ 1/0.
Hier liegt eine ausgepriagte Hemmung durch Porendiffusion vor.
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Fiir Reaktionen beliebiger Ordnung (Definitionsgleichung fiir den 7hiele-Modul siehe Fufinote
Seite 9) liegen die Kurvenverldufe sehr dicht nebeneinander. Ebenso werden die verschiedenen
Geometrien des Katalysatorkorns keine wesentlich unterschiedlichen Ergebnisse bedingen, so
dass mit Hilfe eines einfachen von Prater und Weisz entwickelten Kriteriums eine Aussage dar-
iiber moglich ist, ob die Porendiffusion oder die Reaktion geschwindigkeitsbestimmend ist. Da-
bei wird angenommen, dass die Filmdiffusion vernachldssigbar ist und eine Reaktion 1. Ordnung
vorliegt:

—I’A=k;A=k Co (30)

Die Geschwindigkeitskonstante k ist unbekannt und muss unter Zuhilfenahme der Gl. 22 elimi-
niert werden:

2
D= k L aNy kz();Deff

Deff L2
2 2
—ra)L
7\ —rA=(D—Deff-Cf\-77 bzw.: ¢:(D277 (31)
12 Deff cS
A
Ist (13277 <1 liegt keine Porendiffusionshemmung vor,
fiir @277 >1 ist Porendiffusion geschwindigkeitsbestimmend.

Fiir die charakteristische Ldngenabmessung L wird in der Regel das Verhéltnis von Gesamtvo-
lumen des Katalysators zu der, der fluiden Phase ausgesetzten, du3eren Oberfldche gewéhlt. Die
Reaktionsgeschwindigkeit (ohne Porendiffusionshemmung), die Konzentration an der dufleren
Oberfldche sowie der effektive Diffusionskoeffizient werden gemessen oder ebenfalls abschétzt.

Wenn die bei exothermer Reaktion freiwerdende Energie nicht schnell genug entfernt werden
kann, treten Temperaturgradienten im Diffusionsfilm oder innerhalb des Katalysatorkorns auf.
Die resultierenden hohen Temperaturen im Zentrum des Katalysatorkorns fiihren zu wesentlich
schnelleren Reaktion, obwohl aufgrund der Porendiffusionshemmung die Reaktandenkonzentra-
tion niedriger als an der Oberflache ist. 77 kann dadurch grofler als 1 werden und ist nicht mehr

nur eine Funktion von @, sondern hingt auch von E,/RT und dem Zusammenwirken von Mas-
senstrom und Warmetransport ab.

Aufgabe:
Bei einer Zersetzungsreaktion 1. Ordnung an porosen Katalysatorkornern misst man eine
(auf das Volumen der Katalysatorkorner bezogene) Reaktionsgeschwindigkeit von

(-rp) = 10° mol/m°h
Wird die Umsetzung durch den Stofftransportwiderstand im dufleren Film, durch Poren-
diffusionshemmung oder durch die Mikrokinetik bestimmt ?
d" = 1.6 mm (Kugeldurchmesser der Katalysatortkorner)
D"'=5.10" m*/h

B*=300 m/h
¢* =20 mol/m’
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4 Temperaturabhingigkeit makrokinetischer Modelle

Die Geschwindigkeit der Reaktion eines gasformigen Edukts an einem suspendierten Katalysa-
torteilchen kann durch

- den Gaseintrag in die Suspensionsphase
- den Stoffiibergang an der Phasengrenzfldche Fliissigkeit/Feststoff
- die Diffusion im Porengefiige des Katalysators

- die Vorgénge an der Katalysatoroberfldche (Adsorption, Reaktion, Desorption)

bzw. das Zusammenwirken mehrerer dieser Teilschritte bestimmt sein. Jeder dieser Teilschritte
ist in einem unterschiedlichen Ausmal} von Temperaturdnderungen abhiangig.

Fiir den Fall, dass die Vorgénge an der Katalysatoroberfliche geschwindigkeitsbestimmend sind
(Mikrokinetik) gilt die Arrhenius-Gleichung (Gl. 39 im Skript Kinetik homogener Reaktionen —
Formalkinetik). Die Temperaturabhidngigkeit ergibt sich aus dem Arrhenius-Diagramm, in dem
die Steigung der Geraden tg oo = - E4/R ist. Die scheinbaren Aktivierungsenergien von reaktions-
kontrollierten Prozessen liegen in der Regel bei Werten > 40 kJ/mol und kdnnen bei Reaktionen,
die erst oberhalb 400 K befriedigend schnell ablaufen, Werte von > 200 kJ/mol annehmen.

Bestimmt die Porendiffusion die Geschwindigkeit gilt nach GI. (30)

~ra=kca=k ncj

Da in diesem Bereich 7 = 1/® (wie auf S.13 erdrtert), ist unter Beriicksichtigung von GIl. 22

(gtiltig fiir Reaktionen 1. Ordnung !)
- kcy kcj

—rp=kca= 5 "% (32)
Deff
damit errechnet sich:
S
. k CA _ K05 CA
\/7 Deff Deff Deff

und unter Verwendung der Arrhenius-Gleichung ergibt sich fiir die Temperaturabhédngigkeit:

=[ko exp(-Ea /R = ko eXp(—%EA /R) (33)

Die beobachtete Temperaturabhingigkeit bei Vorliegen einer Porendiffusionshemmung ist dem-
zufolge nur halb so groB3, wie es der Mikrokinetik entspricht.

Beim Gaseintrag in die Suspension sowie beim Stoffiibergang an der Phasengrenzflache Fliissig-
keit/Feststoff wird eine Temperaturdanderung den oder die Stoffiibergangskoeffizienten verdn-
dern. Da diese Koeffizienten sowohl von den hydrodynamischen Bedingungen als auch von der
GroBe des Diffusionskoeftfizienten abhéngen, ist der Temperatureinfluf3 auf diese Transportvor-
ginge sehr komplex. Verallgemeinernd ldsst sich feststellen, dass bei Prozessen, bei denen der
Gaseintrag oder der Stoffiibergang Fliissigkeit/Feststoff geschwindigkeitsbestimmend ist, die

scheinbare Aktivierungsenergie einen Wert < 20 kJ mol-! annimmt.
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In der Auftragung des logarithmischen Werts der Reaktionsgeschwindigkeit gegen den rezipro-
ken Wert der absoluten Temperatur (4rrhenius-Diagramm) ergibt sich unter Beriicksichtigung
der verschiedenen geschwindigkeitsbestimmenden Vorgénge das in Abb.9 dargestellte Bild.

* heterogen katalysierte Reaktion
In k, <

limitiert durch:
Film- Poren-
diffusion diffusion

l—>le Pl

Mikrokinetik

-
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L]
-
.
-
.
-
-
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-
-
-
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-
..\
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\..
e
»
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Abb.9: Arrhenius-Diagramm flir Reaktionen an pordsen Katalysatoren

Aufgabe:

Uberpriifen Sie unter Verwendung der Gleichungen 30 und 22 b (FuBnote auf Seite 9), ob
bei Vorliegen einer Limitierung durch Porendiffussionshemmung (n = ¢'1) eine Beeinflus-

sung der experimentell bestimmten Reaktionsordnung zu erwarten ist, wenn die mikroki-
netisch bestimmte Reaktionsordnung n # 1 ist !

Aufgabe:

Die Hydrierung von Ethylen wurde an einem Kupfer-Magnesiumoxid-Katalysator unter-
sucht. Verwendet wurden dabei kleine Korner und durch Pelletisierung erhaltene grofere
Kugeln. In beiden Fillen kann eine Filmlimitierung ausgeschlossen werden. Bei jeweils
etwa gleichen Konzentrationen im Kernstrom der fluiden Phase wurden folgende Reakti-
onsgeschwindigkeiten gemessen:

§ (°C) 10°" r (mol / s gkar) | 10° " r (mol / s gxar)
kleine Korner Pellets
124 14.5 6.8
112 6.8 6.7
97 2.9 6.4
84 1.2 6.0
72 - 5.5
50 - 4.3

a) Bestimmen Sie die Aktivierungsenergie der Reaktion !

b) Berechnen Sie den Wert fiir den Porennutzungsgrad und die scheinbare Aktivierungs-
energie fiir die Reaktion an den Pellets !
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Versuch zur Reaktionskinetik heterogener Systeme

Aufeabenstellung

Messen Sie Absorptionsrate jaa (siehe Gl.6) fiir die Adsorption von Kohlendioxid in einer Car-
bonat/Hydrogencarbonat-Pufferlosung. Da es sich hierbei um eine chemische Absorption han-
delt, 146t sich die Absorptionsrate durch Verwendung eines Katalysators beschleunigen. Als Ka-
talysator dient gelostes Arsenoxid. Es werden mehrere Messreihen bei 6 = 25 °C und unter-
schiedlichen Katalysatorkonzentration durchgefiihrt:

3 3
094,06 ' IMpyfperissung < CKat = 01945405 / IMpysrorissung

Beachten Sie ,dass Arsenoxid ein starkes Gift ist!

e Gehen Sie entsprechend sorgsam mit dieser Chemikalie um und halten Sie die Hygene-
maflinahmen ein!
e Mit Arsenoxid kontaminierte gebrauchte Losungen miissen geordnet entsorgt werden!

Ermitteln Sie aus Ihren Messdaten den fliissigkeitsseitigen Stoffiibergangskoeffizienten f sowie
aus der Steigung der Geraden des Plots die Geschwindigkeitskonstante Kkzt !

Absorptionskinetik in einer Riihrzelle

Physikalisch gelostes CO, reagiert sowohl mit Hydroxidionen als auch mit Wasser
[A] CO, +OH™ - HCO3
[B] CO, + H,0 - HCO3 + H™

wobei die in Reaktion [B] gebildeten Protonen schnell mit OH™ bzw. HCO3 abreagieren. Ohne
Gegenwart eines Katalysators lauft fast ausschlieBlich Reaktion [A] ab. Durch Arsenit kann die
Geschwindigkeit der Reaktion [B] soweit erhoht werden, dass diese Reaktion iiberwiegt. Die
Geschwindigkeitsgleichung fiir die chemische Absorption ergibt sich summarisch aus den Bei-
trigen der unkatalysierten Reaktionen [A], [B] und der katalysierten Reaktion [B].

Da Wasser im starken Uberschuss vorliegt und die OH™-Konzentration konstant ist (Reaktion
lauft in einer Pufferlosung ab), werden diese Konzentrationen in der Reaktionsgeschwindigkeits-
gleichung nicht als Variablen auftreten. Der CO,-Druck wird wihrend der Messungen konstant

gehalten (¢ = konst.). Deshalb sind die Beitriige der unkatalysierten Reaktionen unabhingig

vom Reaktionsfortschritt und kdnnen zur Konstante kyp zusammengefasst werden. Fiir die kataly-
sierte Reaktion gilt, dass die Konzentration des geldsten Katalysators von Messreihe zu Messrei-
he gedndert wird. Um dies zu beriicksichtigen muss die Reaktionsgeschwindigkeit als Funktion
der Katalysatorkonzentration ausgedriickt werden. Damit ergibt sich fiir Reaktionsgeschwindig-
keitskonstante der Gesamtreaktion: K. = Kk, + Kkt Ciat

Da der Prozess sehr schnell ist und irreversibel ablauft (cf\ =0), gilt entsprechend Gleichung 14

(Skript) unter Einbeziehung des Beschleunigungsfaktor fiir das instationédre Stoffiibergangsmo-
dell von Higbie (formuliert nach Gleichung 16 b):

jaa=Ekia(cp—0)=41+k.Df,/ki kacy

beziehungsweise (Einbeziehung der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten (k. = Kk, + Kiat Ckar)):
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. * 2 2
(aa) = (kLa CA)z +D{ya’ ¢, ko +D{28* ¢ (KiatCrat)

Wird (j Aa)2 gegen Ckat graphisch aufgetragen, ergibt sich eine Gerade mit der Steigung

L .2 2
tany =Dira" ¢, Kiat
Bei Cckar = 0, also Absorption ohne Verwendung eines Katalysators, ist k, = Ko, so dass gilt:

A * L o2 %2
(/Aa) = (kLa CA)2 +Dp,a Cx ko
Somit kann mit Hilfe der experimentell ermittelbaren Absorptionrate und der Kenntnis von ko
(ermittelt durch Voruntersuchungen — nichtkatalysierte Reaktion), ¢, (Henry-Gesetz), des Diffu-

sionskoeffizienten und der Phasengrenzfliche der fliissigkeitsseitige Stoffiibergangskoeffizient
und die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante berechnet werden.

ko =0.86s"
A =70.9 cm’
DCL) 00 HA0" 1.6 10° cm’s™ (gilt auch fiir Carbonat/Hydrogencarbonat-Pufferldsung)
2,M2
ca = 1.925 10°° mol/cm’
Versuchsablauf

Fertigen Sie vor der Messung eine schematische Zeichnung der Versuchsapparatur an und ma-
chen Sie sich an Hand dieser Zeichnung die moglichen Gasstromfiihrungen mittels der Dreiwe-
gehéhne klar!

Gemessen wird die Absorption von CO> in 400 cm3 Pufferlsung unter Variation der Katalysa-

torkonzentration (0, 80, 160 und 240 mg/dm3). Da es zweckmiBig ist, eine Stammldsung herzu-
stellen und diese nach Bedarf zu verdiinnen, werden in 400 cm’® 0.5 m Na,COs-Losung 200 mg
As4O¢ unter stindigem Riihren gelGst.

Diese Arbeiten erfolgen unbedingt unter dem Abzug!! Auf das Verbot, im Labor zu essen
und zu trinken, wird nachdriicklich hingewiesen.

Nach Abkiihlen werden 200 cm® der auf die gewiinschte Katalysatorkonzentration verdiinnten
Carbonatlésung mit 200 cm® 0.5 m NaHCO;-Losung vermischt. Die entstandene Pufferlosung
wird in die Riihrzelle gefiillt. Diese wird anschlieBend dreimal kurz evakuiert und dazwischen
jeweils mit CO, gespiilt. Das CO, wird einem schwach aufgeblasenem Gasvorratsballon ent-
nommen. Nach erneutem Einleiten von CO, bleibt die CO,-Zufuhr gedffnet, so dass der durch
Absorption bedingte CO,-Strom mit Hilfe eines Seifenblasenstromungsmessers verfolgt werden
kann. Die Messung dauert ca. 15 - 25 Minuten. Zur Aufrechterhaltung konstanter hydrodynami-
scher Bedingungen wird eine konstante Riihrgeschwidigkeit (70 Umdrehungen pro Minute) ein-
geregelt. Anschlieend wird die Losung in eine Waschflasche abgepumpt und in eine bereitste-
hende Abfallflasche, nicht in den Ausgufy, gegeben.

Achtung: Zur Reproduktion von Absorptionskonstanten muss die Geometrie innerhalb der Riihr-
zelle unbedingt gleich bleiben! Die Riihrzelle darf deshalb nicht ge6ffnet und die Fithrung des
KPG-Riihrers nicht geidndert werden. Die Reinigung der Riihrzelle erfolgt lediglich durch Spiilen
und Absaugen!
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