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Abstract

Reactive distillation, the integration of reaction and distillation in one single column,
has received much attention in the past years as a promising alternative to conventional
processes. Especially for equilibrium limited and consecutive reactions, reactive distilla-
tion can offer advantages by the direct removal of the reaction products by distillation.
Therefore, conversions far beyond equilibrium conversions and higher selectivities can be
obtained, leading to significantly lower investment and operating costs. However, in this
highly integrated process — especially in the case of heterogeneously catalyzed reactive
distillation — side reactions which do not play a role in conventional process may occur.
The mitigation of the side reactions is a key issue in the design of reactive distillation

processes and often decides if reactive distillation can be used in practice.

The main topic of the present work is therefore the study of the esterification to n-butyl
acetate — as an example — with focus on side reactions by heterogeneously catalyzed
reactive distillation. The most important side reactions in the production of n-butyl
acetate are the self-condensation of n-butanol (leading to the formation of di-butyl ether
and water), the dehydratation of n-butanol (leading to butene isomers and water), and
the cleavage of n-butyl acetate (leading to butene isomers and acetic acid). This work
reports on both comprehensive experiments and simulation studies. The experimental
part includes kinetic experiments in an isothermal fixed-bed tubular reactor and in a
trickle bed reactor, as well as reactive distillation experiments in a laboratory scale
column (diameter 50 mm). Three ion exchange resin catalysts with a similar matrix
but different sulfonation forms are compared: Purolite CT269 and Amberlyst 48 are
fully sulfonated in the gel phase, whereas Amberlyst 46 is only surface-sulfonated. The
catalyst was immobilized in the trickle bed reactor and in the reactive distillation column

in the structured catalytic packing Katapak-SP11.

Reliable simulation requires a high quality data base. Therefore the knowledge on phase
and chemical equilibrium, as well as kinetics of chemical reactions has to be available.
The modeling of phase equilibrium was done in a thermodynamically consistent way
based on the UNIQUAC model. The quality of the description of phase equilibrium

using this model was evaluated using literature data. For the esterification to n-butyl
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acetate, the temperature dependent activity-based chemical equilibrium constant was
determined based on experimental literature data [66]. The side reactions were modeled

as irreversible.

Experiments on reaction kinetics in the fixed-bed tubular reactor (20 for the main and
55 for the side reactions) were carried out at similar conditions as observed in reactive
distillation using the three studied catalysts. The experiments show that the esterifica-
tion takes place mainly on the external surface of the polymer matrix of the catalyst
particles whereas side reactions mainly occur inside the polymer matrix of the fully
sulfonated catalysts. Therefore, surface-sulfonated catalysts like Amberlyst 46 seem to
be very promising for esterification by heterogeneously catalyzed reactive distillation,
as they allow for high reaction rates of the main reaction and simultaneously avoid side
reactions. Further relevant findings are the influence of the water concentration on the
kinetics of the side reactions (the presence of water inhibits side products formation) and
the independence of the formation of di-butyl ether on the concentration of n-butanol.
These facts were taken into account for modeling the kinetics of the side reactions. A
pseudohomogeneous model was used to describe the esterification and the side reactions.

Very good agreement between model predictions and experimental data was observed.

The transferability of the developed reaction kinetic models to the fluid dynamic conditi-
ons in reactive distillation was investigated using a trickle bed reactor that was especially
developed for this purpose (diameter 50 mm, effective height 2500 mm), which was filled
with the structured catalytic packing Katapak-SP11. The experiments (26 experiments
for the main and 15 for the side reactions) were carried out at similar conditions as the
experiments in the fixed-bed reactor. The results show that the rates of the esterifica-
tion and of the side reactions are lower in the trickle bed than in the fixed-bed tubular
reactor. In the model, this was described using a lumped transfer factor which takes into
account the deviations between both reactors concerning the fluid dynamic behavior.
It was shown that the transfer factor depends mainly on the liquid load. The transfer
factors between fixed-bed and trickle bed reactor are for the main and side reactions
about 0.8-0.9.

Reactive distillation experiments in laboratory scale (column diameter 50 mm, effective
height 3000 mm) were carried out in order to validate the simulation model. Butene
isomers were detected only in the organic phase of the decanter and in the cooling trap.
Contrary to this, di-butyl ether was observed all over the reactive distillation column.
To achieve high conversion of the main reaction together with low losses in form of of di-
butyl ether a conventional reactor followed by a reactive distillation column with a small
reaction zone should be used. Both, this arrangement and the normal reactive distillation
column, were studied experimentally. The results clearly show that oversized reaction

zones lead to very high side product formation and selectivity losses. Furthermore, it
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was shown that the use of surface-sulfonated catalysts like Amberlyst 46 is favorable

both to achieve high n-butanol conversions and to suppress side reactions.

Simulation of the reactive distillation experiments was carried out with an equilibri-
um stage model. By using the reaction kinetics of the esterification determined in the
fixed-bed tubular reactor and a transfer factor ¢rr_.gp of 1.0 it was possible to achieve
a very good prediction of the experimental data. Regarding the simulation of the side
reactions, a good agreement between the experimental concentration of butene isomers
and simulation was achieved. For the formation of di-butyl ether, the experiments in
the fixed-bed tubular and in the trickle bed reactor show an independence of the rate
of formation on the n-butanol concentration. Contrary to this, the formation of di-butyl
ether in the reactive distillation column shows dependence on the n-butanol concentrati-
on. Hence, the simulation with the reaction kinetics determined in the fixed bed tubular
reactor leads to a strong overestimation of the di-butyl ether concentration. The diffe-
rences are probably due to the boiling conditions in the reactive distillation column. It
was shown that a reaction kinetics model with 1.3 order regarding the concentration of
butanol together with a transfer factor ¢rr_.grp = 1.0 allows a very good reproduction

of the di-butyl ether formation in the reactive distillation column.

Regarding the differences between the kinetics of the di-butyl ether formation under
boiling conditions and those in liquid phase experiments, this commonly used strategy
for reaction kinetics measurement should be critically reviewed in future works. It could
be advisable carrying out these experiments e.g. in a stirred tank reactor under boiling
conditions and to implement a model for the simulation of the side reaction kinetics that
takes into count the distribution of the components between the bulk and the polymer

phase.



1 Einfilhrung und Aufgabenstellung 1

1 Einfiihrung und Aufgabenstellung

Durch die simultane Durchfiihrung von Reaktion und destillativer Stofftrennung kon-
nen sich gegeniiber der sequentiellen Anordnung der Grundoperationen wirtschaftliche
Vorteile ergeben. Diese hybride Verfahrensvariante, iiblicherweise als Reaktivdestillation
(RD) oder Reaktivrektifikation bezeichnet, hat in den letzten Jahren aufgrund ihrer Vor-
teile starkes Interesse gefunden, sowohl in der Forschung als auch in der industriellen
Anwendung. Ein Vorteil des reaktiven Trennprozesses gegeniiber herkémmlichen Pro-
zessen liegt, bei geeigneten Reaktionen wie z.B. Veresterungen, in der Einsparung von
Apparaten und der damit verbundenen Verringerung der Investitions- und Betriebskos-

ten.

In den meisten Fillen wird die Reaktion dabei katalysiert. Bei der homogen kataly-
sierten oder autokatalytischen Reaktivdestillation findet die Reaktion in der fliissigen
Phase statt, in der der Katalysator in einer bestimmten Konzentration vorliegt. Als
Katalysatoren werden zum Beispiel Schwefelsdure oder organische Sduren wie Parato-
luolsulfonsdure verwendet. Im Gegensatz zur homogen katalysierten Reaktivdestillation
liegt bei der heterogen katalysierten der Katalysator als eigene Phase vor, in der Regel
in fester Form. Die Reaktion findet an der Fliissig-Fest-Phasengrenze statt. Der Kata-
lysator wird dabei zum Beispiel in Katalysatorpackungen immobilisiert. Die homogen
katalysierte Reaktivdestillation wurde schon in den zwanziger Jahren zum ersten Mal be-
schrieben [12, 13, 14, 15]. Die heterogen katalysierte Reaktivdestillation zeigt gegeniiber
der homogen katalysierten Variante wichtige Vorteile wie die Vermeidung einer zusétzli-
chen Katalysatorabtrennung, die Eliminierung von Korrosionsproblemen und die exakte
Definition der Reaktionszone. Die Verwendung eines festen Katalysators in der Reaktiv-
destillationskolonne stellt hohe Anforderungen an die verwendeten Kolonneneinbauten
(optimale Bedingungen sowohl fiir Stofftrennung als auch fiir Reaktion). Die Fluiddy-
namik ist komplex und unerwartete Nebenreaktionen konnten auftreten [120, 141]. Dies
erhéht den Aufwand bei der Auslegung und erschwert die Modellierung und das Scale-up
des Apparates.

Waéhrend in den herkémmlichen Vesterungsprozessen die Nebenreaktionen normalerwei-
se kein Problem darstellen, sind sie bei heterogen katalysierten Reaktivdestillationspro-
zessen von Bedeutung. Die Nebenproduktbildung kann sowohl den Reaktionsumsatz als

auch die Selektivitat und die Produktreinheit negativ beeinflussen. Ein Beispiel fiir die-
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se Problematik ist die Synthese von n-Butylacetat (im Folgenden Butylacetat genannt).
Bei der Durchfithrung der Veresterungsreaktion in einer heterogen katalysierten Reak-
tivdestillationskolonne treten Probleme mit der Einhaltung von Spezifikationen fiir rei-
nes Butylacetat (BuAc) aufgrund von Nebenreaktionen auf [74, 83, 120]. Dabei sind die
wichtigsten Nebenreaktionen die Selbst-Kondensation von n-Butanol (im Folgenden Bu-
tanol genannt) zu Dibutylether (DBE), die Butanol-Dehydrierung und die Butylacetat-
Abspaltung zu Butenisomeren (But). Dibutylether und Butylacetat sind schwersiedende
Komponenten im betrachteten Stoffsystem (ausfiihrliche Darstellung der thermophysi-
kalischen Eigenschaften des Stoffsystems in Kapitel 2.2.3) und reichern sich im Sumpf
der Reaktivdestillationskolonne an. Deshalb stellt Dibutylether eine Verunreinigung des
Produktes dar und kann nur innerhalb von gegebenen Qualitatsspezifikationen zugelas-

sen werden.

Ziel dieser Arbeit, die im Rahmen einer Kooperation zwischen dem Institut fiir Techni-
sche Thermodynamik und Thermische Verfahrenstechnik (ITT) der Universitat Stutt-
gart und der Firma Sulzer Chemtech AG (Schweiz) durchgefiihrt wird, ist die systema-
tische experimentelle und modellgestiitzte Untersuchung der Nebenproduktbildung bei
der heterogen katalysierten Reaktivdestillation am Beispiel der Butylacetat Synthese.

Voraussetzungen fiir eine zuverlédssige Modellierung und die entsprechende Simulation
sind die genaue Kenntnis des Phasengleichgewichts, der Reaktionskinetik von Haupt-
und Nebenreaktionen und ihrer Ubertragung auf eine mit strukturierten Katalysator-
packungen bestiickte Reaktivdestillationskolonne. Zum Aufbau einer thermophysikali-
schen Stoffdatenbasis werden Literaturdaten zum Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht und
Fliissig-fliissig Gleichgewicht sorgféltig gepriift und die Giite ihrer Wiedergabe mit dem
UNIQUAC-Modell getestet. Ferner werden reaktionskinetische Untersuchungen der Ver-
esterung zu Butylacetat und der auftretenden Nebenreaktionen in einem Rohrreaktor
durchgefithrt und mit einem pseudohomogenen Modell modelliert. In einem folgenden
Schritt wird getestet, ob bei Kenntnis der im Rohrreaktor ermittelten Kinetik der Haupt-
und Nebenreaktionen eine Modellierung der Reaktionskinetik in den Packungselementen
moglich ist. Dazu werden in einem im Rahmen dieser Arbeit gebauten Rieselbettreak-
tor Messungen zur Kinetik der Veresterung zu Butylacetat und Nebenreaktionen in
Packungselementen (Katapak-SP11') durchgefiihrt. Die Ergebnisse dieser Experimente
dienen dazu, den Einfluss der Fluiddynamik auf das Reaktionsverhalten der Haupt- und

Nebenreaktionen zu quantifizieren.

Fiir die Simulation der Butylacetat-Synthese durch heterogen katalysierte Reaktivde-
stillation unter Verwendung der im Rahmen dieser Arbeit bestimmten Reaktionski-
netik der Haupt- und Nebenreaktionen wird ein Gleichgewichtsstufenmodel verwen-

det. Zur Validierung des Modells werden umfangreiche Experimente in einer Labor-

Katapak-SP11 ist ein eingetragene Warenzeichen der Sulzer Chemtech AG, Schweiz.
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Reaktivdestillationskolonne durchgefiihrt. Diese Experimente erlauben die Diskussion
iiber den Einfluss verschiedener Betriebsparameter auf die Haupt- und Nebenprodukt-
bildung sowie iiber die Ubertragung der Reaktionskinetik der Haupt- und Nebenreak-

tionen vom Rohrreaktor auf die Reaktivdestillationskolonne.
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2 Grundlagen

2.1 Reaktivdestillation

2.1.1 Einleitung

Die klassischen modular aufgebauten Chemieanlagen bestehen im Kern aus einem Re-
aktor, in dem chemische Stoffumwandlung erfolgt, und einer darauf folgenden Aufar-
beitungsstufe, um die Produkte zu gewinnen, Edukte zuriickzufiihren und Nebenpro-
dukte auszuschleusen. Daneben konnte sich die Kombination von chemischer Reakti-
on und Stofftrennung in einem Apparat aufgrund ihrer erheblichen Vorteile als Pro-
zessvariante etablieren. Reaktive Trennprozesse wie die Reaktivdestillation [52, 161],
die Reaktivabsorption [89, 126|, die Reaktivadsorption [30, 115], die Reaktivextrak-
tion [29, 71, 140, 144|, die Reaktivkristallisation [11], die Reaktivchromatographie
[37, 111, 137], die Reaktivpervaporation [101] und andere |34, 179| sind in der Literatur
beschrieben. Einen Uberblick iiber solche Trennprozesse geben zum Beispiel Gaikar und
Scharma [49]. Bei all diesen Prozessen kann die dabei erfolgende in-situ Abtrennung
von Produkten von Vorteil sein. Andererseits fiihrt die wechselseitige Beeinflussung von

Reaktion und Stofftrennung zu einer deutlichen Steigerung der Systemkomplexitét.

Wird die chemische Umsetzung simultan mit der Auftrennung des Produktgemisches
mittels Destillation durchgefiihrt, so bezeichnet man dies als Reaktivdestillation oder
Reaktivrektifikation. Unter Nutzung der Volatilitdt der einzelnen Komponenten kon-
nen die entstehenden Produkte kontinuierlich aus der Reaktionszone abgezogen werden,
wahrend andererseits die Edukte gezielt dort angereichert werden. Dies fiithrt zu ho-
hen Reaktionsraten, einer Erhohung des Umsatzes und dadurch zur Absenkung von

Investitions- sowie Betriebskosten.

Wird die chemische Umsetzung simultan mit der Auftrennung des Produktgemisches
mittels Destillation durchgefiihrt, so bezeichnet man dies als Reaktivdestillation oder
Reaktivrektifikation. Unter Nutzung der Volatilitat der einzelnen Komponenten kon-
nen die entstehenden Produkte kontinuierlich aus der Reaktionszone abgezogen werden,
wahrend andererseits die Edukte gezielt dort angereichert werden. Dies fiithrt zu ho-

hen Reaktionsraten, einer Erhéhung des Umsatzes und dadurch zur Absenkung von
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Investitions- sowie Betriebskosten.

Die Reaktivdestillation kann sowohl homogen als auch heterogen katalysiert durchge-
fithrt werden. Die homogen katalysierte Reaktivdestillation hat am Anfang hauptséch-
lich bei der Herstellung von Acetaten industrielle Anwendung gefunden. In den zwanziger
Jahren befasste sich Backhaus [12, 13, 14, 15] mit homogen katalysierten Veresterungs-
prozessen. 1932 veroffentlichte Keyes [90] eine Zusammenfassung, die das schnell stei-
gende Interesse an dieser Technologie zeigt. Berman et al. [20] untersuchten 1948 die
Veresterung zu Dibutylphthalat in einer Reaktivdestillationskolonne. Sehr umfassend
wurde die homogen katalysierte Reaktivdestillation in den siebziger Jahren von Har-
tig und Regner [70] und von Block und Hegner [25] am Verfahren zur Herstellung von
Butylacetat und Ethylglycolacetat diskutiert. Die Veresterung von Methanol und Essig-
sdure wurde erstmals im Jahre 1969 im Pilotanlagenmafsstab durchgefiihrt [38] und es
war auch der Methylacetatprozess, mit dem Eastman Kodak [9, 10] im Jahre 1990 den
spektakulédrsten Erfolg der Reaktivdestillation erreichte. Andere Beispiele fiir homogen
katalysierte Reaktivdestillationen sind Umesterungen, Verseifungen, Acetalbildungen,

Acetalspaltungen und Aldolisierungen [85].

Die stédndig wachsende Zahl an wissenschaftlichen Veréffentlichungen und Patenten im
Zeitraum von 1970 bis in die heutige Zeit zeigt das grofse Interesse von Industrie und
Forschung an der Reaktivdestillation. 1992 fassten Doherty und Buzad [44] die da-
mals veroffentlichte Literatur zusammen, 2000 stellten Taylor und Krishna [169] eine
Aktualisierung zur Verfiigung, die mehr als 150 nach 1992 verdffentlichte Referenzen
enthdlt. In den folgenden vier Jahren (Zeitraum von 2000 bis 2004) steigt die An-
zahl an Verdffentlichungen auf mehr als 300, wie die Literaturrecherche von Hiwale
et al. [74] zeigt. Wahrend die fritheren Veroffentlichungen sich mit der homogen kataly-
sierten Reaktivdestillation befassten, beschéftigen sich die aktuelleren {iberwiegend mit
der heterogen katalysierten Verfahrensvariante. Uber die Durchfiihrung von heterogen
katalysierten Destillationsprozessen wurde erst Anfang der sechziger Jahre das erste
Mal von Keller et al. [88] berichtet. Dass die heterogen katalysierte Reaktivdestillati-
on erst vierzig Jahre nach dem homogen katalysierten Prozess angewendet wurde, liegt
sowohl an der als Voraussetzung notwendigen Katalysatorentwicklung, als auch an der
Notwendigkeit, technische Losungen zur Katalysatorimmobilisierung zu finden [141].
Mit dem Einsatz einer spiralméfig gewickelten Katalysator-Gewebetasche [151] kam
es zur ersten grofindustriellen Anwendung der heterogen katalysierten Reaktivdestil-
lation bei der Produktion von Methyl-tert-Butylehter (MTBE) [154]. Diese Prozessva-
riante beschrankt sich auf die Produktion von Benzinzusatzstoffen wie MTBE, tert-
Amylmethylether (TAME) und Ethyl-tert-Butylether (ETBE) [52, 81, 146, 150, 165],
Alkylierungs- [39, 147, 153|, Umesterungs- [159|, Hydratisierungs- [35], Hydrierungs-

, Polykondensations-, Oligomerisierungs-, Dimerisierungs- [132], Isomerisierungs- [141]
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und Veresterungsprozesse. Krafczyk und Gmehling [98] haben die Veresterung zu Me-
thylacetat im Labormafsstab untersucht. Auf dieser Grundlage wurden weitere Unter-
suchungen der Methylacetatsynthese von Popken et al. [136], Moritz [120] und Steini-
geweg [156] durchgefiihrt. Auch zur Hydrolyse von Methylacetat kann die heterogen
katalysierte Reaktivdestillation eingesetzt werden, wie Fuchigami [48] als erster experi-
mentell bestétigt hat. Palmer et al. [130], Kim et al. [91], und Moritz et al. [123] haben
weitere Verfahren zur Hydrolyse von Methylacetat bei heterogen katalysierter Reak-
tivdestillation zum Patent angemeldet. Die Veresterung zu Ethylacetat ist ein weiteres
Verfahren, bei dem die heterogen katalysierte Reaktivdestillation Anwendung gefunden
hat [94, 173|. Schmitt [141, 142] untersuchte die Veresterung zu Hexylacetat durch he-
terogen katalysierte Reaktivdestillation sowohl im Labor- als auch im Pilotmafstab.
Die in der vorliegenden Arbeit behandelte Synthese von Butylacetat durch heterogen
katalysierte Reaktivdestillation wird im Kapitel 2.1.6 detalliert diskutiert.

2.1.2 Vor- und Nachteile der Reaktivdestillation

Im Vergleich zum klassischen Prozess mit getrennter Reaktion und nachfolgender Tren-
nung ergeben sich bei Verwendung der Reaktivdestillation verschiedene Vor- bzw. Nach-
teile [33, 143, 169].

Mogliche Vorteile bei der Anwendung der katalysierten Reaktivdestillation sind:

1. Besonders fiir gleichgewichtslimitierte Reaktionen, wie zum Beispiel Veresterun-
gen, Umesterungen, Veretherungen, Isomerisierungen und Alkylierungen bietet die
Reaktivdestillation durch die direkte rektifikative Entfernung der Produkte die
Moglichkeit, die Gleichgewichtslage nach dem Prinzip von Le Chatelier giinstig zu
verschieben und damit eine Erhohung des Umsatzes zu erreichen (im Idealfall ist
ein vollstandiger Umsatz der Edukte mdoglich) [33, 56, 143].

2. Erhohung der Selektivitit fiir die gewiinschten Produkte durch selektive Entfer-
nung der entstehenden Produkte aus der Reaktionszone und damit mogliche Un-
terdriickung von unerwiinschten Folge- und/oder Parallelreaktionen [33, 44, 77,
162, 169|. Die Reaktivdestillation wurde fiir die Unterdriickung von Folgereak-
tionen zum Beispiel bei der Synthese von Cumol aus Propen und Benzol [147]
zum Vorteil genutzt. Durch den relativ hohen Benzolgehalt in der Reaktionszo-
ne wird die Folgereaktion, die Dimerisierung von Propen, unterdriickt. Bei der
Hydrolyse von Ethylenoxid [36] wird die geringe lokale Produktkonzentration zur
Vermeidung von Folgereaktionen zu Nutze gemacht: das Produkt Ethylenglykol
ist Schwersieder und verlésst die Reaktionszone, wodurch die Bildung von Diethy-

lenglykol minimiert wird. Weitere Beispiele sind die Herstellung von Propylenoxid
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aus Propylenchlorhydrin [31, 32|, die Oligomerisierung von Alkenen zur Synthe-
se hochwertiger Treibstoffe [78, 152], die Produktion von halogenierten Alkanen
durch radikalische Substitution [17], die Herstellung von Tensiden [93| durch Addi-
tion langkettiger Alkane an Aromaten und die Isomerisierung von Paraffinen [104].
Die Wahl eines geeigneten Katalysators kann auch unerwiinschte Nebenreaktionen
vermeiden, wie bei der Methylierung von Toluol mit Methanol zur Produktion der

Xylol-Isomere gezeigt wurde [119].

3. Verringerte Recyclingkosten infolge des Einsatzes von nahezu stéchiometrischem
Feed bei hohem Reaktionsumsatz [33, 169].

4. Nutzung der in situ Reaktionswirme (bei exothermen Reaktionen) zur Stofftren-

nung und zur Verringerung der Heizleistung [33, 52, 169).

5. Nutzung des Siedezustandes zur einfachen Temperaturregelung des Reaktionsys-
tems durch die Wahl des Betriebsdrucks und die Moglichkeit extrem exotherme
Reaktionen zu beherrschen [147|. Dies ist besonders interessant fiir Alkylierungs-

reaktionen.
6. Erhohung der Prozesssicherheit durch Vermeidung von Hot-Spots [33, 52, 56, 169].

7. Vermeidung von Azeotropbildung durch Abreaktion oder destillative Entfernung
von azeotropbildenden Komponenten [169]. Dadurch wird die Uberwindung von

Destillationsgrenzen ermoglicht [16].
8. Verringerter Katalysatorbedarf fiir den gleichen Umsatzgrad [169].

9. Alle oben genannten Effekte kdnnen sich positiv auf die Investitions- und Betriebs-
kosten wirken [10, 33].

Es konnen sich jedoch auch verschiedene Nachteile bei der Anwendung der Reaktivde-

stillation ergeben:

1. Prozessbedingungen fiir die Destillation und die chemische Reaktion miissen zu-
sammenfallen. Die optimalen Bedingungen der Destillation kénnen jedoch weit

von den optimalen Bedingungen der Reaktion entfernt sein 33, 169].

2. Geeignete Stoffeigenschaften: Edukte und Produkte miissen geeignete Fliichtigkei-
ten aufweisen, um eine hohe Konzentration der Edukte und eine niedrige Konzen-

tration der Produkte in der Reaktionszone zu erreichen [33, 169].

3. Aufwéndige und komplexe Modellierung wegen des Zusammenspiels von Stofftren-

nung und chemischer Reaktion [33].
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4. Komplexere Kolonnenregelung [102, 164].

5. Das Scale-up von Reaktivdestillationsprozessen von Labor- zu Produktionsmafs-

stab ist aufgrund Fliissigkeitsverteilungsprobleme sehr komplex [169].

6. Das Zusammenwirken von Reaktion und Destillation kann zu neuen Effekten fiih-
ren: so konnen bei einigen Reaktivdestillationen infolge der stark nichtlinearen
Phénomene multiple stationdre Zustédnde und Hysteresen auftreten [36, 68, 82,
118].

7. Nebenreaktionen konnen, genauso wie vermieden werden [35, 169], auch in un-
erwiinschtem Ausmaf auftreten [83, 133, 142]. Diese Problematik wird im Ab-
schnitt 2.1.6 fiir die Synthese von Butylacetat durch heterogen katalysierte Reak-
tivdestillation behandelt.

Neben den genannten allgemeinen Vor- und Nachteilen der Reaktivdestillation gibt es
auch Vor- und Nachteile der heterogenen im Vergleich zur homogenen katalysierten
Verfahrensvariante. Technische und wirtschaftliche Vorteile der heterogen katalysierten
Reaktivdestillation sind:

1. Bei der homogen katalysierten Reaktivdestillation gelingt es nur in wenigen Féllen,
den Katalysator hinsichtlich seines Siedepunkts in geeigneter Weise so auszuwéh-
len, dass er unter den Reaktionsbedingungen infolge der Destillationswirkung in
der Reaktionszone gehalten wird. In der Regel unterscheidet sich sein Siedepunkt
von dem der Reaktanten. Er kann nicht dauerhaft in der Reaktionszone bleiben,
sondern wird meist als hochsiedende Substanz mit dem Sumpfprodukt ausgetra-
gen, wo seine Anwesenheit oft zu unerwiinschten Produktschadigungen fiihrt [85].
Bei der heterogen katalysierten Reaktivdestillation bleibt der Katalysator in der
Reaktionszone immobilisiert. Dadurch entféllt seine Abtrennung [143| und Aufar-

beitung und auch die damit verbundenen Kosten und Produktverluste [169].
2. Die Lage der Reaktionszone in einer Kolonne kann exakt definiert werden.

3. Weniger Korrosionsprobleme [143].

Die wichtigsten Einschrankungen der heterogen katalysierten Reaktivdestillation sind:

1. Bei der heterogenen Reaktivdestillation muss zusétzlich die Temperaturlimitierung
des Katalysators beachtet werden. Zum Beispiel werden oft saure Ionentauscher-
harze verwendet, die nur bis ca. 120 °C einsetzbar sind [143], da iiber 130 °C ein
Verlust der katalytischen Aktivitdt durch Abspaltung der funktionellen Gruppen
beobachtet wird.
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2. Schwierigere Modellierung und Scale-up der heterogenen Reaktivdestillation wegen

der komplexeren Hydrodynamik {113, 120].
3. Aufwindiger Katalysatorwechsel im Falle einer Deaktivierung [143].

4. Der gute Kontakt der fliilssigen Phase mit dem Katalysator ist schwer zu errei-
chen [143].

2.1.3 Kolonneneinbauten fiir die Reaktivdestillation

Bei der heterogen katalysierten Reaktivdestillation sind die Anforderungen an das De-
sign der Einbauten, die den Katalysator aufnehmen miissen hoch, denn sowohl die fiir
die Reaktion als auch die fiir die Stofftrennung notwendigen Bedingungen sind zu ge-
wahrleisten. Aus Reaktionssicht muss der Katalysator immobilisiert und gleichzeitig ein
guter Kontakt zwischen der fliissigen Phase und dem Katalysator gewéhrleistet wer-
den. Dies bedeutet zum einen, dass eine gleichméfige Fliissigkeitsverteilung notwendig
ist, um Randgéingigkeiten zu vermeiden. Studien zeigten, dass die Maldistribution der
fliilssigen Phase bei der Reaktivdestillation ein noch gréfteres Problem darstellt als bei
der konventionellen Destillation [133, 134]. Zum anderen ist eine gute radiale Verteilung
der fliissigen Phase notwendig, um eine gleichméafige Reaktionsfiihrung zu garantieren
und um u.a. Hot-spots zu vermeiden [169]. Aus Stofftrennungssicht muss ein guter Kon-
takt mit grofer Phasengrenzfliche zwischen Gas- und Fliissigphase hergestellt werden,
um die Stofftransportanforderungen zu erfiillen. Dies ist besonders wichtig fiir schnel-
le Reaktionen [156]. Dariiber hinaus ist es notwendig, dass geniigend Raum fiir die
Dampfphase vorhanden ist, um zu hohen Druckverlusten und das Fluten der Kolonne

zu verhindern [169).

Bei der heterogen katalysierten Reaktivdestillation kann der Katalysator auf verschie-
dene Weisen in der Kolonne immobilisiert werden. Einige Beispiele dafiir sind regellose
Schiittfilllkorper [76], die sogenannten ,tea bags® [149] — die aus Drahtgewebekugeln
bestehen und mit Katalysator befiillt werden kénnen —, Katalysatordrahtkérbe in der
Form von Raschigringen oder Zylindern in Ablaufschidchten oder auf Boden [88] — die
aufgrund ihres geringen freien Querschnitts zu hohen Druckverlusten und leicht zum
Fluten der Kolonne fithren — und die sogenannten ,Bales* [151, 175] — die sich auch
durch eine kleine freie Querschnittsfliche auszeichnen. Eine attraktive Moglichkeit, gu-
te rektifikative Eigenschaften mit einer Immobilisierung des Katalysators zur verbin-

den, besteht darin, die aus der konventionellen Rektifikation bekannten strukturierten



10 2 Grundlagen

Packungen so zu modifizieren, dass sie einen Katalysator aufnehmen konnen [156]. Ei-
ne Moglichkeit, den heterogen Katalysator in einer solchen Packung zu fixieren, ist
durch das Sandwich-Konzept dargestellt, bei dem sich der Katalysator jeweils zwischen
zwei entsprechend den konventionellen Packungen gewellten Drahtgewebelagen befindet
[53, 54, 61, 64, 65, 84, 146, 163]. Der Vorteil von strukturierten Katalysator-Sandwich-
Packungen gegentiber anderen Einbauten ist die gute radiale Fliissigkeitsverteilung [67]

und der gute Stofftransport in der Sandwich-Struktur [72].

Ein Beispiel dieser Art von Packungen ist die Katapak-SP (SP fiir Separation Perfor-
mance) der Firma Sulzer Chemtech AG (siehe Abbildung 1). Diese Packung hat in-
dustriell die Katalysatorpackung Katapak-S (S fiir Sandwich) der selbe Firma ersetzt,
die nur einen fixen und relativ kleinen Katalysatoranteil (10-30 %) zuliek. Das Design
der Katapak-SP erlaubt den Katalysatoranteil bzw. die Trennleistung zu variieren, um
eine bessere Anpassung an die Anforderungen unterschiedliches Reaktionstyps zu errei-
chen [64]. Trennleistungen bis zum 4 NTSM (Number of Theoretical Stages per Meter)
und Katalysatorvolumenanteile bis zum 50 % konnen erreicht werden [65]. Dazu wer-
den die mit Katalysator gefiillten Drahtgewebetaschen mit Strukturtrennblechen — von
Mellapak, MellapakPlus, BX oder CY — kombiniert. Bei dieser Packung lauft immer
ein Teilstrom auf den Strukturtrennblechen ab, der den Katalysator nicht nutzt [141].
Durch eine um 90° versetzte Anordnung der einzeln Packungen wird jedoch iiber einen
ganzen Schufs eine weitgehend gleichméfige Ausnutzung sowohl der Trenn- als auch der
Reaktionskapazitit erreicht. Man unterscheidet drei Katapak-SP Typen: die Katapak-
SP11, -SP12 und -SP13. Die erste Ziffer bezeichnet dabei die Anzahl der Katalysa-
tortaschen, die zweite die der Trennbleche zwischen zwei Katalysatortaschen in einer
Katapak-SP. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde die Laborvariante -SP11 ver-
wendet. Katapak-SP11 ist eine strukturierte Packung, in welcher eine Katalysatortasche
und ein Strukturtrennblech in abwechselnder Reihenfolge angeordnet sind (siche Abbil-
dung 1). In jeder Katapak-SP11-Laborpackung befinden sich zwei Katalysatortaschen
und drei Strukturtrennbleche d.h. fiinf Packungselemente. Diese Katalysatorpackung
zeichnet sich durch offene Dampfstromungskanile und eine gute radiale Verteilung von
Fliissig- und Gasphase aus. Die Verweilzeitverteilung der Fliissigphase ist eng, d.h. es
findet wenig axiale Riickvermischung statt, wobei ein Optimum in der Fliissigkeitslast
existiert [62, 122|. Das Problem eines eventuell notigen Austausches des Katalysators
wurde durch eine relativ leichte Wiederbefiillbarkeit gelost. Die Katalysatorpackung
kann in verschiedenen Dampf-Fliissig-Reaktionssystemen eingesetzt werden, wie zum
Beispiel in Rieselbettreaktoren, Blasensdulen oder Reaktivdestillationskolonnen und ist
sowohl fiir den Labormafstab als auch fiir den industriellen Mafstab erhéaltlich. Kataly-
satorkugeln mit Durchmessern zwischen 0,5-2,0 mm konnen in den Katalysatortaschen

dieser Packungen immobilisiert werden. Zu Katapak-SP existieren noch wenige Verof-
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fentlichungen [64, 65].

Uber die geometrische Charakterisierung hinaus ist die Kenntnis der Packungseigen-
schaften fiir die Parametrisierung des Modells zur Prozesssimulation notig. Einige wichti-
ge Eigenschaften von Katapak-SP11 sind in Tabelle 2 zusammengefasst. Jeder Katalysa-
torpackung ist 100 mm hoch und besitzt einen Durchmesser von 50 mm. Katapak-SP11,
gefiillt mit Purolite CT269 bzw. Amberlyst 46, wurde sowohl bei den Rieselbettreaktor-
(Kapitel 4) als auch bei den Reaktivdestillationsexperimenten (Kapitel 5) eingesetzt.

Abbildung 1: Katalysatorlaborpackung Katapak-SP11.

*

Tabelle 2: Eigenschaften der verwendeten Laborpackung Katapak-SP11 ([4] sowie
eigene Messungen).

‘ Eigenschaft ‘ ‘
Nenndurchmesser, d / mm 50
Elementhohe, H / mm 100
Katalysator Purolite CT269

oder Amberlyst 46
Masse des trockenen Katalysators 20,5 (Purolite CT269)
pro Packung *, my gat / g 21,1 (Amberlyst 46)
Volumenanteil der Katalysatorschiittung, evo, xat / - 0,26
NTSM / m ! 3
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Die eingefiillte Masse des trockenen Katalysators wurde im Rahmen dieser Arbeit be-
stimmt. Dabei wurde eine Packung 24 Stunden bei 110 °C in einem Trockenschrank
gelagert und danach gewogen. Anschlieffend wurde die Packung aufgeschnitten und der
darin enthaltene Katalysator entnommen. Die aufgeschnittene Packung wurde wieder
gewogen. Die resultierende Massendifferenz entspricht der Masse des trockenen Kataly-
sators. Die Packung besitzt mit 0,26 einen hohen Katalysatorschiittung-Volumenanteil.
Der NTSM ist ein packungs- und stoffsystemspezifischer Wert und wurde von Sulzer
Chemtech AG aus Messungen am Stoffsystem Wasser-Essigsédure ermittelt. Dieser Wert
gilt fiir Systeme mit niedrig-mittlerem Wassergehalt, wie es bei dieser Arbeit der Fall

ist.

2.1.4 Fluiddynamik

Die Reaktionskinetik in einem Rieselbettreaktor und in einer Reaktivdestillationskolon-
ne ist grofstenteils von der Fluiddynamik abhéngig. Daher werden in diesem Abschnitt

die Grundlagen fiir die makroskopische Beschreibung der Fluiddynamik dargestellt.

Die von der Gasseite betrachtete Fluiddynamik in einer strukturierten Katalysator-
packung entspricht der in der gewohnlichen Destillation: der Dampf stromt durch die
offenen Kanile und an der Packungsoberfliche findet der destillative Stoffaustauch mit
der Fliissigphase statt. Die Fliissigkeit fliesst innerhalb der katalysatorgefiillten Taschen
(dhnlich wie die Stromung in einem katalysatorgefiillten Rohr) oder im Bypass tiber
die Drahtgewebestruktur (die der Katalysatortaschen und die die Packungselemente
umschliefst, siche Abbildung 1) oder iiber die Strukturtrennbleche. Die Fluiddynamik
ist von Fliissigkeits-, Gasbelastung, Stoffsystem und Katalysatorpackung abhéngig. In
Kolonnen, die mit strukturierten Packungen gefiillt sind, miissen die Fliissigkeits- und
Gasbelastung zwischen einer unteren und einer oberen Grenze gehalten werden. Da
die katalytische Reaktion nur in der Fliissigphase stattfindet und da die Gasphasen-
stromung die Stromung der Fliissigphase nur gering beeinflusst [122], wird im Rahmen
dieser Arbeit die Betrachtung der Fluiddynamik prinzipiell von der Seite der fliissigen
Phase beurteilt.

Grundlegende Zusammenhdnge

Zunéchst werden hier die im Rahmen der Beurteilung der Fluiddynamik verwendeten

Begriffe erlautet.

e Massenstrom der gesamten Fliissigkeit, 1y, ges: entspricht der Summe der inner-
halb der katalysatorgefiillten Taschen g, iber die gesamte Drahtgewebestruk-

tur Mmpasges und iber die Strukturtrennbleche rgrp fliessenden Fliissigkeits-
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Massenstrome.

mL,ges = MKat + mDGS,ges + mSTB (1)

wobel

mDG’S,ges - mDGS,Tasche + mDGS,Packung (2)

dabei sind mpas rasche Und 1M pas, Packung die entsprechenden Massenstrome der
Fliissigkeit, die iiber die Drahtgewebestruktur der Katalysatortaschen und iiber

die Drahtgewebestruktur, die die Packungselemente umschliesst, fliesst.

e Gesamter Bypassanteil, (ppges: der Anteil der Fliissigkeit, der auf der gesamten

Drahtgewebestruktur und auf die Stofftrennblechen fliesst.

MpGs,ges + MSTR
CBP,ges = — (3)

mL,ges

In idealem Fall bzw. im Fall eines Rohrreaktors ist der gesamte Bypassanteil (pp
gleich Null.

e Stofftrennblechen-Bypassanteil, (gpsrp: der Anteil der Fliissigkeit, der auf die
Stofftrennblechen fliesst.

ms
(opsTn = — (4)
L,ges

o Fliissigkeitsverteilung  zwischen  Katalysatortaschen —und  Stofftrennble-
chen, (g srp: Flissigkeitsanteil, der durch die Katalysatortaschen - d.h.
durch die Katalysatorschiittung mg. und tiber das Drahtgewebe der Taschen

MpGs,Tasche — Hiesst (experimentelle Bestimmung siehe Abschnitt 4.1).

mKat + mDGS,Tasche
CKat,STB = - (5)
Mr ges

Die Kenntnis dieses Parameters erlaubt eine Abschitzung der Grenzbelastung.
Seine Ermittlung, sowie die Auswertung der Untersuchungsergebnisse sind im Ka-
pitel 4.1 beschrieben.

e Fliissigkeitsbelastung, wy,: die Fliissigkeitsverteilung zwischen Katalysatortaschen
und Stofftrennblechen (x4 575 ist u.a. von der Fliissigkeitsbelastung abhéngig. Die
Fliissigkeitsbelastung wird dabei als der auf die Leerquerschnittfliche der Kolonne

Ago bzw. des Rohres Ag,p,, bezogene Fliissigkeitsvolumenstrom V;. definiert.
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Ve bzw w;, = Ve

= 6
AKol ARohr ( )

wy,

e Verweilzeit, 7, und Pseudoverweilzeit, 7,: sind fiir den Vergleich der beiden Reak-

tortypen (Rohr- und Rieselbettreaktor) wichtige Parameter. Die Verweilzeit wird

folgendermafen definiert

_Vr
Vi

T

(7)

Dabei ist Vi das Reaktionsvolumen. Im Fall eines Rohrreaktors ergibt sich

Eleer,Kat ARohr “ZPL
T= (8)

L ges
wobel €jeer kot der Zwischenleerraumanteil der Katalysatorschiittung (siehe Tabel-
le 5), Agronr die Querschnittsflache des Rohrreaktors, z die Langenkoordinate, py,
die Dichte der Fliissigkeit sind. Im Fall eines Rieselbettreaktors ist das Reaktions-
volumen Vg schwer zu ermitteln. Allerdings ist dieses zum Volumen bzw. zur Masse
der Katalysatorschiittung proportional. Daher wird im Folgenden die so genannte
Pseudoverweilzeit eingefiihrt, welche als Verhéltnis der Katalysatortrockenmasse,

My kat, 20 dem gesamten Fliissigkeitsmassenstrom definiert ist

Tps _ mtr,Kat (9)

mL,ges

Diese beiden Parameter erlauben nicht nur einen Vergleich der verschiedenen Re-
aktortypen, sondern auch einen Vergleich der Versuche in einem Reaktor bei ver-

schiedenen Fliissigkeitsbelastungen.
F-Faktor, F: die wichtigste Grofse zu Beurteilung der Fluiddynamik einer Packung

auf der Gasseite ist der sogenannte F-Faktor. Dieser ist definiert als

Vo
F =
ARohr

VG (10)

dabei sind Vg und pe der Volumenstrom und die Dichte der Gasphase. In Abhén-
gigkeit vom F-Faktor werden verschiedene Parameter zur Charakterisierung der
Packung, wie z.B. NTSM-Wert und Druckverlust, ermittelt. Der erste Parameter
gibt Auskunft iiber die Stofftrennleistung der Packung und der zweite ist ein
ummittelbares Mafs des Kontakts zwischen Fliissig- und Gasphase, und somit der

Stofftrennung.
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Stromungsregime

Wenn die Fliissigkeit iiber eine Katalysatorpackung rieselt, kann im stationdren Fall
zwischen drei Stromungsregimes unterschieden werden, die von der Fliissigkeitsbelas-
tung abhéngig sind. Die Fliissigkeitsbelastung erreicht einen kritischen Wert bei der
so genannten Grenzbelastung wj. Somit werden folgende drei Stromungsregime defi-
niert [122]:

e Stromungsregime A, unter der Grenzbelastung
Bei einer Flissigkeitsbelastung w; unter der Grenzbelastung (w, < wj) wird
die Fliissigkeit, die durch die Katalysatorschiittung fliesst, aufgrund von Kapil-
lareffekten innerhalb den Katalysatortaschen gehalten. Daher ist idealerweise der
Massenstrom der iiber der Drahtgewebestruktur der Katalysatortaschen fliessen-
den Fliissigkeit 1 pas rasche in dieser Stromungsregime gleich Null. Dabei bestimmt
die Oberflachenspannung der Fliissigkeit die Geschwindigkeit der Fliissigkeitsauf-
nahme. Die Katalysatorpartikel sind aufgrund des kleinen mittleren Korndurch-
messers iiblicherweise total benetzt, jedoch ist die gesamte Katalysatorschiittung
nicht gleighméfig von Fliissigkeit durchstromt. Daher kénnen stagnante Zonen
mit héherer Verweilzeit innerhalb der Taschen gebildet werden, die zu schlechter

Katalysatorausnutzung und zu Nebenreaktionen fithren konnen.

e Stromungsregime A*, Grenzbelastung
Wenn die Fliissigkeitsbelastung die Grenzbelastung erreicht hat (w; = w3), wird
die Katalysatorschiittung voll fliissigkeitsdurchstromt. Die Kapillarkrafte verhin-
dern immer noch das seitliche Austreten des Fluids aus den Katalysatortaschen.
Im Bereich um die Grenzbelastung liegt der optimale Betriebsbereich der Kata-
lysatorpackung, denn hier erschwert die Abwesenheit der stagnanten Zonen die
Bildung von Nebenprodukten und der Katalysator wird gleichzeitig vollstandig
ausgenutzt. Die Grenzbelastung hiangt u.a. von den thermophysikalischen Eigen-
schaften der Fliissigkeit (Dichte und Viskositdt), Durchmesser der Katalysator-
kugeln und Zwischenleerraumanteil der Katalysatorschiittung. Dieser Grenzwert
kann sowohl rechnerisch als auch experimentell ermittelt werden. Ein einfaches
Modell fiir die Berechnung der Grenzbelastung beschreibt der Artikel von Moritz
und Hasse [122]. Das Modell basiert auf der Bernoulli-Gleichung und dem Hagen-
Poiseuille-Gesetz. Hier wird vereinfachend angenommen, dass die Fliissigkeit durch
ein mit Katalysator gefiilltes Rohr stromt. Bei diesem Modell wird ein Bypass der
Fliissigkeit nicht beriicksichtigt, da angenommen wird, dass die gesamte F'liissig-

keit in Kontakt mit dem Katalysator kommt.

e Stromungsregime B, oberhalb der Grenzbelastung

Bei hoheren Fliissigkeitsbelastungen (wy > wj) ist der Flissigkeitsstrom in der
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Tasche der gleiche wie bei der Grenzbelastung. Da das Gewebe vollstandig benetzt
ist, spielen die Kapillarkriifte keine Rolle mehr. Das Ubermaf an Fliissigkeit kann
aus dem Gewebe ungehindert austreten, sich mit dem Bypass-Strom vermischen
und ebenso wieder in die Taschen eintreten. Dies bewirkt u. a. einen Druckanstieg,
weil das Gas nun weniger Platz zur Verfiigung hat. Dieses Regime ist weniger
effizient, da der Anteil der Fliissigkeit, die mit dem Katalysator in Kontakt kommt,

abnimmt und somit der Umsatz verringert wird.

Fiir Katapak-SP11 liegt der gewiinschte Betriebsbereich (Stromungsregionen A und A*)
zwischen 5 und 12 m?®/m?/h fiir die Fliissigkeitsbelastung, und zwischen 0,4 und 2,0
Pal/? fiir den F-Faktor [4].

2.1.5 Modellierung der Reaktivdestillation

Im Rahmen dieser Arbeit wird fiir die Simulation der Reaktivdestillation ein Gleichge-
wichtsstufenmodell unter Berticksichtigung der Reaktionskinetik im kommerziellen Pro-
zesssimulator ASPEN PLUS! implementiert.

Das Gleichgewichtsstufenmodell fiir nichtreaktive Destillationsprozesse ist schon lange
in der Literatur beschrieben [145]. Das mathematische Modell einer solchen Stufe be-
steht aus Massenbilanz, Phasengleichgewichtsbedingungen, Energiebilanz und Schliess-
bedingungen. Bei der Erweiterung auf die Reaktivdestillation wird ein Reaktionsterm
der Massen- und der Energiebilanz hinzugefiigt. Die fiir das Gleichgewichtsstufenmodell
verwendeten Gleichungen sowie ein guter Uberblick {iber die Literatur zur Modellierung
von Reaktivdestillationsprozessen sind [169] zu entnehmen. Eine Reaktivdestillations-
kolonne wird hier in diskrete Einheiten, die theoretischen Stufen, aufgeteilt. Es wird
angenommen, dass sich die eine theoretische Trennstufe verlassenden Strome im Pha-
sengleichgewicht befinden. Jede theoretische Stufe ist ein idealer Riihrkessel (CSTR) mit
iiberlagertem Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht. Fiir die Berechnung von Packungsko-
lonnen, die eine kontinuierliche Struktur haben, wird héufig die Trennleistung gemessen
und dadurch die Hohe einer theoretischen Stufe — der HETP-Wert (Height Equivalent
of a Theoretical Plate) — bestimmt. Durch den Kehrwert des HETP-Wertes erhélt man
der NTSM-Wert.

Die chemische Reaktion wird nur in der Fliissigphase berticksichtigt, wobei sie entweder
durch einen Ansatz fiir das chemische Gleichgewicht oder durch einen reaktionskine-
tischen Ansatz beschrieben wird. Die Annahme des chemischen Gleichgewichts ist oft
nicht gerechtfertigt [120, 141], insbesondere bei gleichgewichtslimitierten Reaktionen wie

zum Beispiel Veresterungen, Hydrolyse von Acetaten und Umesterungen, bei denen die

! Aspen Technology Inc., Cambridge, Massachusetts, U.S.A., Version 11.1.
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Triebkraft fiir die chemische Reaktion eher gering ist. In dieser Arbeit wird die Annahme

des chemischen Gleichgewichts nur als Vergleichsfall herangezogen.

Die Hauptvorteile des Gleichgewichtsstufenmodells gegeniiber anderen detaillierten Mo-
dellen wie dem Stoffiibergangsmodell bzw. rate-based Modell liegen in seiner Einfachkeit,
den wenigen Modellparametern (NTSM) — die leicht aus unabhéngigen Trennleistungs-
messungen ermittelt werden kénnen — und den vergleichsweise geringen Anforderungen
beziiglich der bendtigten Stoffdateninformation. Trotz der Vereinfachungen dieses Mo-
dells, wie zum Beispiel der Annahme eines konstanten NTSM-Wertes, wird mit diesem
Modell zusammen mit einem reaktionskinetischen Ansatz eine sehr gute Ubereinstim-
mung zwischen Simulation und Experiment vor allem fiir Veresterungs-, Umesterungs-
und Veretherungsreaktionen erreicht [19, 21, 26, 27, 28, 75, 92, 95, 96, 97, 98, 121, 125,
136, 157, 158|.

2.1.6 Butylacetat durch Reaktivdestillation

Butylacetat ist ein typisches Beispiel fiir Ester aus kleinen organischen Saduren und
Alkoholen und eine fiir die Industrie wichtige chemische Substanz. Von den vie