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Zusammenfassung

Ausgangspunkt fir die in der vorliegenden Arbeit durchgefthrten Entwicklung eines
kontinuierlichen Verfahrens zur Synthese des strukturierten Triglycerides 1,3-Oleyl-2-
palmitoylglycerin war die von Schmid [Schmid 1999] entwickelte lipase-katalysierte
Zwei-Schritt-Synthese fur strukturierte Triglyceride vom Typ ABA [European Patent
Application; EP 0882 797 A2].

In der ersten Reaktionsstufe dieser zweistufigen Umesterung wird in einer Folgereaktion das
Substrat Tripalmitin mit Hilfe einer Lipase Uber das Zwischenprodukt 1,2-Dipalmitin zum
2-Monopamitin hydrolysiert, wahrend in einer Parallelreaktion die freigesetzte Palmitinsaure
mit Ethanol zum Palmitinsdureethylester umgesetzt wird. Die zweite Reaktionsstufe ist eine
Folgereaktion, in der das Monopalmitin aus der ersten Reaktionsstufe mit Olsiure Uber
1-Oleyl-2-palmitoylglycerin zu 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin verestert wird. Dieser Schritt
wird durch die gleiche Lipase der ersten Reaktionsstufe katalysiert.

Bevor mit der reaktionstechnischen Untersuchung der Tripalmitin- bzw. Monopamitin-
umsetzung begonnen werden konnte, waren Voruntersuchungen bezlglich der optimalen
Reaktionstemperatur und Nebenproduktbildung notwendig. Im Rahmen der Vorunter-
suchungen wurde als Temperaturoptimum fir die Reaktion sowohl fir die erste, as auch fur
die zweite Reaktionsstufe eine Temperatur von 50°C ermittelt. Die Bildung von Neben-
produkten aufgrund von Acylwanderung wird fir die weiteren Untersuchungen
vernachlassigt. Die Parameter der reaktionskinetischen Ansétze wurden ausgehend von einer
Variation der Edukt- bzw. Produktkonzentrationen unter Verwendung der experimentell
ermittelten Konzentrations-Zeit-Verléaufe identifiziert. Die Evaluierung des Reaktionsmodells
mittels Paritdtsdiagramm und Residuen zeigte eine zufrieden stellende Ubereinstimmung

zwischen experimentellen Beobachtungen und berechneten Daten.

Desweiteren zeigte die reaktionstechnische Untersuchung der 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin-
Synthese, dal3 vor der zweiten Reaktionsstufe der Produktstrom der ersten Reaktionsstufe
aufkonzentriert, und das Uberschiissige Ethanol (Inhibierung des Enzyms) der Palmitin-
sdureveresterung unter Rickhaltung des fur die Aktivitdt des Enzyms notwendigen Wassers
abgetrennt werden muf3. Ferner ergab die Untersuchung der Monopa mitinumsetzung in der

zweiten Stufe, dad eine Abtrennung des entstehenden Reaktionswassers aus dem



Reaktionsgemisch aufgrund der Gleichgewichtslage der Folgereaktion wahrend der Reaktion
notwendig ist.

Sowohl fir die komplexe Trennaufgabe der Aufkonzentrierung des Produktstroms nach der
ersten Reaktionsstufe bei gleichzeitiger Ethanolabtrennung unter Ruckhaltung von Wasser,
als auch fir die Abtrennung des Reaktionswassers aus dem Gemisch wahrend der Reaktion in
der zweiten Reaktionsstufe wurde die Pervaporation eingesetzt.

An den verwendeten Membranen PervapO 1060 (Sulzer Chemtech, Neunkirchen) fir die
Aufkonzentrierung des Produktstroms nach der ersten Reaktionsstufe bzw. Pervapo 2200
(Sulzer Chemtech, Neunkirchen) fur die Abtrennung der Reaktionswassers in der zweiten
Reaktionsstufe wurden Stofftransportuntersuchungen durchgeftihrt. Dazu wurden die
Konzentrationen der permeierenden Komponenten, die Feedtemperatur und der Permeatdruck
variiert. Die experimentellen Ergebnisse der Stofftransportuntersuchungen wurden dazu
verwendet, um fur die eingesetzten Membranen die Parameter eines mathematischen Modells
fUr die Pervaporation zu identifizieren.

Neben den Trenneigenschaften der Membran ist deren Stabilitdt im Dauereinsatz ein
wesentlicher Faktor fir die Entscheidung Uber den Einsatz der Pervaporation in einer
Produktionsanlage. Aufgrund der Kosten fir die Membran ist eine entsprechende Standzeit
der Membran zu fordern. Deshalb wurde fir beide Membranen eine Untersuchung des
Standzeitverhaltens durchgefiihrt, die sowohl fir die Membran Pervapo 1060, als auch fur die
Membran Pervapo 2200 eine ausreichende Standzeit von bis zu einem Jahr ohne

Leistungsverlust ergab.

Nachdem die zur Verfahrensauslegung notwendigen Ergebnisse aus den reaktionstechnischen
Untersuchungen und Stofftransportuntersuchungen vorlagen, wurde ein kontinuierliches
Verfahren konzipiert und auf der Basis dieses Konzeptes anschlief3end das Verfahrensschema
fUr eine kontinuierliche Miniplant entworfen.

Fur den kontinuierlichen Dauerbetrieb der Miniplant wurde die Versuchsanlage mit einem
Prozefdeitsystem weitgehend automatisiert. Das installierte Prozeldeitsystem regelte die
Temperaturen der einzelnen Verfahrensstufen und der Rohrbegleitheizungen, die Permeat-
driicke in den Pervaporationseinheiten und die Massenstrome der Forderpumpen fir die
Substrate Tripalmitin und Olsiure. Ferner zeichnete das Prozefieitsystem alle ermittelten
Temperaturen, Driicke und Massenstrome in regelmaldigen Zeitabstanden auf und speicherte
diese mit den zugehdrigen Prozef3zeit in einem Prozel3protokoll ab.
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Die Auslegung und Konstruktion der Apparate des Verfahrens erfolgte auf Grundlage der
gewonnenen Erkenntnisse aus den entsprechenden Untersuchungen. Nach Fertigstellung der
Apparate erfolgte eine Charakterisierung hinsichtlich ihres Druckverlustes und Verwellzeit-
verhatens.

Nach dem Aufbau der Miniplant und der erfolgreichen Inbetriebnahme erfolgten
Untersuchungen zum Standzeitverhalten des immobilisierten Enzyms. Im Anschlufd wurde
eine Variation der verschiedenen Betriebsparameter durchgefiihrt und die Ergebnisse der
stationaren Zusténde miteinander verglichen.

Eine genauso wichtige Rolle fir die Auslegung und den Betrieb der spéteren
Produktionsanlage spielt das dynamische Verhalten der Miniplant bei Ubergang von einem
stationaren Betriebspunkt in den anderen. Deshalb wurde die Dynamik der Anlage bei
Anderung der Betriebsparameter untersucht.

Zur Beschreibung sowohl der stationdren Betriebszusténde, als auch des dynamischen
Verhaltens der Miniplant wurden dynamische Modelle der Grundoperationen fir die konti-
nuierliche 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin-Synthese unter Verwendung des kommerziellen
Modellierungstools AspenCustomModelerd (Aspen Technology Incorporated, USA) erstellt.
Die Evaluierung dieser Modelle erfolgte durch Simulationen der Betriebsparametervariation
und Vergleich mit den experimentellen Ergebnissen der stationdren und instationdren
Betriebszusténde.

Umfassende Simulationen mit Hilfe des mathematischen Modells der 1,3-Oleyl-2-
palmitoylglycerin-Synthese lieferten die Grundlage fir eine Optimierung der Betriebs

parameter im Hinblick auf Maximierung der Produkt- und Raum-Zeit-Ausbeuten.
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Abstract

The starting point for the development of a continuous process producing 1,3-Oleyl-2-
palmitoylglyceol, donein this thesis, was the thesis of Schmid [Schmid 1999]. She developed
a lipase-catalyzed two-step reaction system for the synthesis of a structured triglyceride of the
type ABA [European Patent Application: EP 0 882 797 A2].

The first reaction step of this transesterification can be described by a sequential reaction of
Tripamitin producing 2-Monopamitin via 1,2-Dipalmitin. In a simultaneous reaction the
arising Palmitic acid is esterified with Ethanol producing Palmitic acid ethyl ester. The second
reaction step is aso a sequential reaction of 2-Monopamitin producing 1,3-Oleyl-2-
palmitoylglycerol via 1-Oleyl-2-palmitoylglycerol.

Several preliminary investigations referring to the optimized reaction temperature and by-
products were necessary before the kinetic studies of the 2-Monopalmitin respectively
1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerol synthesis can be done. The optimized reaction temperature for
the first as well as for the second reaction step was found by experiments at 50°C. The
formation of by-products by acyl migration and undesired by-reactions were neglected during
the following investigations.

The parameters the reaction rates were identified using the measured concentration-time-
courses of the variation of substrate and product concentration. The evaluation of the reaction
models using parity plots and residue showed a very well description of the 2-Monopa mitin
respectively 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerol synthesis.

Furthermore the kinetic studies resulted in the necessary of concentrating up the product flow
of the first reaction step and the separation of hyperstoichiometric Ethanol because of enzyme
inhibition in the following reaction step. The kinetic studies of the second step resulted in the
necessary of the separation of the arising water during the esterification of 2-Monopa mitin
respectively 1-Oleyl-2-pamitoylglycerol with Oleic acid in order to shift the equilibrium of
the sequentia reaction towards the products.

Concentrating up the product flow of the first reaction step with simultaneous separation of
Ethanol as well as the separation of the reaction water during the second reaction step was
done by pervaporation. The used membranes Pervapé 1060 (Sulzer Chemtech, Germany) for
concentrating up and separation of Ethanol after reaction step one respectively Pervapé‘ 2200
(Sulzer Chemtech, Germany) for the water separation during reaction step two were
investigated regarding to the mass transfer. The experimental results of varying the feed
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concentrations, the feed temperature and the permeat pressure were used for identification of
the parameters of the mass transfer equations.

The separation property is one of the important factors for the use of membranes in
production plants, but an other one is the stability of the membrane during a long-term run.
The high costs for the membrane respectively the membrane change requires an equivalent
membrane stability. Therefore both membranes were tested in long-term runs and the result
was a sufficient stability of both membranes.

After the kinetic studies and the investigations of the mass transfer a concept of a continuous
process was worked out. Based on this concept a flowsheet for a continuous miniplant was
designed. For continuous working of the miniplant during several days the miniplant was
equipped with a process control system for automation. The process control system regul ated
the temperature of each unit operation, the pressure of the pervaporation units and the mass
flows of the substrates. In addition the process control system recorded all measured
temperatures, pressures and mass to a process report including the accompanying process
time.

The design and construction of the apparatus for the process were based on the results of the
corresponding investigations. After manufactoring of the moduls the pressure drop and
residence time distribution was measured for each apparatus.

After the construction of the miniplant and the successful startup an investigation of the long-
term behaviour of the enzyme was done. In addition the various operating parameters of the
process were varied and the results of the experiments were compared.

An other important point of view of the scale-up and the operation of a production plant is the
dynamic behaviour of the miniplant during the variation of a operating parameter changing
the steady states. The mathematical description of the steady states and the dynamic
behaviour of the miniplant was realized by programming dynamic models of the unit
operations for the continuous synthesis of 1,3-Oleyl-2-palmitolyglycerol using the
commercia software tool AspenCustomModeler® (Aspen Technology Incorporated, USA).
The evaluation of the models was done by simulation of the parameter variation and
comparison of the simulation results with the experimental results of the steady states and the
dynamic changes.

Extensive simulations using the evaluated models were the basis for a optimization of the

operating parametersin view of product yield and space time velocity maximization.



1 Einleitung

1.1 Einfdhrung

In unserer heutigen, schnellebigen Zeit verkirzen sich die Produktionszyklen von
Industriegitern zusehends, besonders die von Verbraucherprodukten. Fir das Bestehen im
weltweiten Konkurrenzkampf ist neben der EinfUhrung von innovativen und leistungs-
fahigeren Produkten die Entwicklung des jewells kostengunstigsten Verfahrens von entschei-
dender Bedeutung. Dabei sind die Anforderungen der Wirtschaftlichkeit (Minimierung von
Investitionsmittel, Einsatzstoffen und Energie) und des gesellschaftlichen Umfeldes
(Sicherheit, Umweltschutz und Entsorgung) an die Verfahrensentwicklung in moglichst
kurzer Zeit zu erfullen. Dies kann nur erreicht werden, wenn bel den Methoden der
Verfahrensentwicklung und der interdisziplindren Zusammenarbeit auf hochste Effizienz
geachtet wird [Blumenberg 1994].

Die Entwicklungszeiten im Bereich der Biokatalyse (ca. 10 Jahre) sind im Vergleich zu denen
der klassischen chemischen Katalyse (2-5 Jahre) sehr lange. Im Rahmen des Workshops New
Biocatalysts: Essential Tools for a Sustainable 21% Century Chemical Industry (16.-18.
November 1999 in Palo Alto, Kaifornien) wurde als Zielgroflie eine Entwicklungszeit fur
Biokatalysatoren von 2-3 Jahren vorgegeben.

Die Forschungsschwerpunkte im Bereich Biotransformation und Biokatalyse konzentrieren
sich bis dato auf das Screening nach Biokatalysatoren und deren Optimierung, wobei das
Hauptaugenmerk bei den Enzymen liegt. Aufgabe dieser Enzymtechnologie ist es, zum einen
nach nattrlichen Enzymen mit definierten Eigenschaften (Substratspezifitét, Enzymaktivitét,
Chemische Stabilitéat, Thermische Stabilitét) zu suchen, zum anderen verflgbare Enzyme mit
Hilfe verschiedenster Methoden (Rational protein design, Directed evolution, usw.) beztglich
ihrer Eigenschaften zu verandern und zu verbessern [Arnold 2001]. Wahrend so der Akzent
der weltweiten Forschung eindeutig auf den stoffbezogenen Entwicklungen liegt, wird den
prozefdtechnischen Fragestellungen deutlich weniger Bedeutung geschenkt. Sowohl in
einschlggigen Fachzeitschriften as auch auf internationalen Kongressen spielen
Verfahrensentwicklungen von enzymkatalysierten Prozessen eine nahezu untergeordnete
Rolle. Dabei sind gerade hier weitere Faktoren (Nebenproduktsensibilitdt, Langzeitstabilitét,

Raum-Zeit-Ausbeuten, Katalysatorregenerierung, u.v.a) fir eine grofdtechnische Prozef3-



realisierung von grofer Bedeutung, die durch den klassischen Anforderungskatalog im
Rahmen der Enzymtechnologie in der Regel nicht erfal3t werden.

Neben den wichtigen Fragestellungen bzgl. der im Zusammenhang mit seinen technischen
Einsatz relevanten Eigenschaften des Katalysators muld aber auch auf das oben genannte
Problemfeld der viel zu langen Entwicklungszeiten besonderes Augenmerk gerichtet werden.
Signifikante Verbesserungen der Entwicklungszeiten fir neue Prozesse erfordern eine
Parallelisierung verschiedener Forschungs- und Entwicklungsaktivitdten, sowie den Einsatz
flexibler Werkzeuge und Methoden wie beispielsweise Modellierung und Simulation der
Anlagen. Fur die erstgenannte Strategie hat sich in verschiedensten Branchen der
Entwicklung technischer Verfahren und Produkte der Begriff des ,, Smultaneous
Engineering” durchgesetzt. Dies ist ein methodischer Ansatz fir schnellere Markteinfihrung

neuer Produkte inklusive effizienterer Verfahrensentwicklungen [Hauck et al. 1997].

Die Vorteile des Simultaneous Engineering sind nach Bullinger et al. [Bullinger et al. 2000]
eine schnelle Markteinfihrung von neuen Produkten und die Entwicklung innovativer
Produkte durch Zeit-, Kosten- und Qualitatsoptimierung. Nach Hauck et al. [Hauck et al.
1997] sind die Folgen der verkirzten Entwicklungszeit und schnellen Markteinfihrung eine
Abnahme der Entwicklungskosten und des Risikos und eine Steigerung der Produktivitét, des
Verkaufspreises, des Marktanteils, der Rentabilitét.

Das Konzept des Miniplant Engineering beruht auf einer Verfahrensentwicklung durch
Kombination von Prozel3simulation und Miniplant-Technik. Die Miniplant stellt eine
verkleinerte Abbildung einer spéteren Produktionsanlage im Labormaldstab - unter
Einbeziehung aller Verfahrensschritte nebst Ruckfihrungen und unter Berlicksichtigung
realisierbarer Produktionsbedingungen (Konzentration, Temperatur, pH-Wert, Massenstrome,
u.v.a) - dar. Der Mal3stab und die Grundoperationen sind dabel so zu wéhlen, dald sich die
gewonnen Daten zum Scale-up nutzen lassen [Buschulte und Heimann 1995, Robbins 1979].

Das Prinzip des Miniplant Engineering |&3%t sich nahtlos in das Konzept des Simultaneous
Engineering einfligen, da dessen Ziel ebenfalls, neben der Einsparung von Entwicklungs-

kosten, eine Reduzierung der Entwicklungszeit und eine schnellere Markteinfihrung ist.



1.2 Zielsetzung der Arbeit

Die Zielsetzung der Arbeit umfaldt die prozefdtechnischen Fragestellungen fur die
Entwicklung eines kontinuierlichen Verfahrens zur enzymkatalysierten Synthese eines
strukturierten Triglycerides. Im Fokus der Arbeit steht die Verbesserung der Effizienz der
Verfahrensentwicklung. Hierfir soll die Miniplant-Technik nebst der fir das Scale-up der
Prozesse relevanten Modellierung und Simulation zum Einsatz kommen.

Die Arbeit ist Teil einer Kooperation zwischen dem Institut fir Bioverfahrenstechnik (IBVT;
Universitét Stuttgart), dem Institut fr Technische Biochemie (ITB; Universitéat Stuttgart) und
dem Industriepartner Loders Croklaan (Niederlande).

Das Gesamtprojekt ist im Sinne des Simultaneous Engineering in zwei Teilprojekte unterteilt,
zum einen das Screening/Design und die Immobilisierung des Biokatalysators und zum
anderen die Entwicklung und Realisierung eines Verfahrens unter Anwendung der Miniplant-
Technik. Das Screening/Design und die Immobilisierung des Enzyms werden am |ITB
durchgefihrt, wahrend die Verfahrensentwicklung und die Umsetzung des kontinuierlichen
Verfahrens mit Hilfe einer Miniplant am IBVT im Rahmen der vorliegenden Dissertation
erfolgten. Beide Teilprojekte wurden zum Tell ssimultan bearbeitet, um die Entwicklungszeit
aufgrund zielgerichteter und anwendungsorientierter Katalysatorentwicklung im Sinne des

Simultaneous Engineering zu verkirzen.

Konkretes Ziel dieser Arbeit ist die Entwicklung eines kontinuierlichen Verfahrens zur
Synthese von 1,3-Oleyl-2-pamitoylglycerin und die Realiserung des entwickelten
Verfahrens in einer Miniplant, nebst der dynamischen Modellierung und Simulation des
Prozesses. Ausgangspunkt ist die von Schmid [Schmid 1999] im Rahmen ihrer Dissertation
am ITB entwickelte lipase-katalysierte Zwei-Schritt-Synthese fur strukturierte Triglyceride
vom Typ ABA [European Patent Application; EP 0 882 797 A2]. In Abbildung 1.1 ist dieses
Verfahren fur die Synthese von 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin ausgehend von Tripamitin
dargestellt. Im ersten Reaktionsschritt wird ausgehend von Tripalmitin, geldst in Aceton,
durch Spaltung der Esterbindung in snl- und sn3-Position mittels ener Lipase
2-Monopamitin synthetisiert. Zur Herstellung von 1,3-Oleyl-2-pamitoylglycerin erfolgt die
lipase-katalysierte Veresterung des 2-Monopal mitins mit der einfach ungesittigten Olsiure im
zweiten, losemittelfreien Reaktionsschritt. Beide Reaktionen werden durch die 1,3-regio-
spezifische Lipase aus Rhizopus delemar katalysiert und laufen bel einer Reaktionstemperatur
von 50°C ab.



Tripalmitin (TP) Erste Stufe

\t‘)sungsmittel: Aceton
—OH

-OW

Zweite Stufe
\(’jsemittelfrei
— OH

2-Monopalmitin (2-MP)

1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin (OPO)

Abbildung 1.1: Zwei-Schritt-Synthese von 1,3-Oleyl-2-pal mitoylglycerin

Die vorliegende Arbeit konzentriert sich auf die Entwicklung und Optimierung eines
kontinuierlichen Verfahrens zur Synthese von 1,3-Oleyl-2-pamitoylglycerin und gliedert sich

im Wesentlichen in die Teilbereiche:

Reakti onstechnische Untersuchungen und Modellierung der lipase-katalysierten
Synthese (Kapitel 4)

Entwicklung von Pervaporationsverfahren zur Abrennung von Aceton und Wasser
(Kapitel 5)

Konzipierung und Aufbau einer halbtechnischen , kontinuierlichen Anlage (Miniplant)
(Kapitel 6)

Experimentelle Untersuchungen zur kontinuierlichen Prozef3fuhrung sowie dyna-

mische Modellierung und Simulation der Miniplant (Kapitel 7)



2 Stand desWissens

2.1 StrukturierteTriglyceride

Strukturierte Triglyceride sind Fette mit Fettsduren unterschiedlicher Lénge, wobei jewells
eine Gruppe der Fettsduren spezifisch in snl-, sn2 oder sn3-Position des Glycerins vorhanden
ist. In pflanzlichen Triglyceriden Uberwiegen geséttigte Fettsauren an den priméren Hydroxy-
gruppen (snl- bzw. sn3-Position), wéhrend die mehrfach ungeséttigten Fettsauren bevorzugt
an den sekundédren Hydroxygruppen (sn2-Position) vorkommen. Die gezielte Strukturierung
von Triglyceriden ist nur durch Anwendung der aufwendigen Schutzgruppenchemie oder

eleganter durch Enzymkatalyse zu erreichen.

2.1.1 Eigenschaften und Anwendungsbereiche

Triglyceride sind hochkonzentrierte Energiespeicher fir den Stoffwechsel, bei vollstandiger
Oxidation liefern Fette einen Verbrennungswert von 38 kJ/g, im Vergleich zu etwa 17 kJ/g
bei Kohlenhydraten und Proteinen. Deshalb wird der gréfdte Teil der weltweit produzierten
Menge an Fetten in der Lebensmittelindustrie weiterverarbeitet [Schmid 1999].

Von besonderem Interesse fur die Erndhrung sind dabel Triglyceride mit ungeséttigten,
idealerweise mehrfach ungeséttigten Fettsduren. Fir eine effiziente Resorption des
Triglycerides ist seine Struktur, vor allem die Position der Fettsdure am Glycerin, von
besonderer Bedeutung [Bracco 1994]. Im Beispiel des menschlichen Muttermilchfetts,
welches hauptséchlich aus 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin besteht, ist die Position der
Palmitinsaure in sn2-Position von grundlegender Bedeutung, da nur dann das Triglycerid gut
resorbiert wird. Befindet sich dagegen Palmitinsiure in snl- bzw. sn-3-Position wird diese bei
der Verdauung gespalten und fuhrt in Gegenwart von Calcium zu schwer |6slichen Seifen.
Die Folgeerscheinungen sind Verdauungsstorungen und Calciumverlust, welche bel der
Sauglingserndhrung moglichst vollstandig zu vermeiden sind [Lien et a. 1997]. Ein Vergleich
von Muttermilchfett und Kuhmilchfett zeigt eine bessere Resorption von Muttermilchfett, die
sich auf positions-spezifische Unterschiede zurtickfihren 1&/%. In der Zusammensetzung sind
sich diese beiden Fette zwar sehr dhnlich, allerdings ist der Anteil an Palmitinsaure in sn2-
Position im Muttermilchfett deutlich hoher [Bracco 1994].



2.1.2 Synthesewege zur Herstellung von strukturierten Triglyceriden

2.1.2.1 Chemisch —physikalische M ethoden

Die am weitesten verbreiteten chemisch-physikalischen Methoden sind die Fraktionierung,
Hydrierung und Umesterung. Dabei stellt die Fraktionierung eine physikalische Methode,
Hydrierung und Umesterung chemische Methoden der Fettmodifikation dar. Allen drel
Methoden ist neben der Anderung der Funktionalitét des Fettes auch eine Veranderung der
ernahrungsphysiol ogischen Eigenschaften gemein.

Fraktionierung

Die Fraktionierung bezeichnet eine physikalische Trennung eines Triglyceridgemisches in
mehrere Fraktionen, die sich in ihren physikalischen und chemischen Eigenschaften
unterscheiden. Dabei kommen Uberwiegend die verfahrenstechnischen Grundoperationen
Kristallisation, Filtration, Zentrifugation und Dekantieren zum Einsatz.

Hydrierung

Die Hydrierung ist die am haufigsten eingesetzte Methode zur Modifikation von
Triglyceriden. Durch Wasserstoff werden die ungeséttigten Fettsduren mit Hilfe eines
Katalysators hydriert und so neue Fettprodukte mit einem hoheren Anteil an geséttigten
Fettsduren hergestellt. Durch die Verringerung des Antells an ungeséttigten Fettsduren im
Triglycerid wird eine Stabilitét gegentiber Oxidation und hoheren Temperaturen erreicht. Als
Katalysator fur die Hydrierung von Fetten wird Nickel, immobilisert auf Kieselgdl,
verwendet [De Greyt et al. 1989].

Umesterung

Die Umesterung stellt die Reaktion eines Fettes mit einer Fettsdure, mit einem Alkohol oder
mit einem anderen Triglycerid dar. Diese chemische Methode der Fettmodifikation wird zur
Zeit am wenigsten eingesetzt und wird Gberwiegend zur Anderung der physikalischen
Fetteigenschaften verwendet. Als Katalysator wird meist Natriumethanolat eingesetzt,
aternativ kann auch Zinkchlorid oder Natriumhydroxyd verwendet werden.

Durch die Umesterung lassen sich Fette mit einem hohen Anteil mehrfach ungesattigter
Fettsduren und einem vernachldssigbaren Anteil an trans-Fettsauren, die eine negative
Auswirkung auf die Gesundheit des Menschen haben kdnnen [Willet et al. 1993], herstellen
[De Greyt et al. 1989].



2.1.2.2 Biokatalytische Methoden

Mikroor ganismen

Die Herstellung von strukturierten Triglyceride kann sowohl durch Bakterien und Pilze als
auch durch Algen erfolgen. Dabei sind die Kultivierungsbedingungen bei allen Mikro-
organismen dhnlich. Die Stickstoff- und Phosohatgehalte sind niedrig zu halten, wéhrend der
pH-Wert, die Temperatur und die Sauerstoffversorgung im wesentlichen den Werten bei der
Einzeller- bzw. Mycelproteinbildung entsprechen. Je nach eingesetzten Mikroorganismus,
Substrat und gewahlten Kultivierungsbedingungen konnen zwischen 10 % und 40 %, in
Ausnahmefdlen bis zu 70 %, Trockenmasse in der Zelle gespeichert werden [Schlee und
Kleber 1991].

Enzyme (Lipasen)

Zur Synthese strukturierter Triglyceride mit der Struktur ABA eignen sich besonders
1,3-regioselektive Lipasen, aufgrund ihrer Regioselektivitdt und Aktivitat unter milden
Reaktionsbedingungen. Der naturgeméal3e Verlauf der Reaktion von Lipasen mit Triglyceriden
ist die Hydrolyse des Fettes unter Bildung von freien Fettsduren. Die Verwendung von
1,3-regiospezifischen Lipasen fuhrt zu 2-Monoglyceriden und 1,2(2,3)-Diglyceriden [Macrae
1983]. Die Veresterung von Mono- bzw. Diglyceriden zur Synthese von Triglyceriden ist die
Umkehrung der Hydrolyse, die von Lipasen nur bei entsprechend geringem Wassergehalt im
Reaktionsgemisch katalysiert wird. Dabei konnen sowohl organische Ldsungsmittel
eingesetzt werden, as auch l6sungsmittelfreie Systeme zur Verwendung kommen
[Adlercreutz 1994].



2.2 Miniplant-Technik, oder ein Tool zur Verfahrensentwicklung

Die Entwicklung eines neuen Verfahrens in der chemischen Technik 8% sich in dre

Hauptphasen unterteilen [Buschulte und Heimann 1995]:

Phase der Prozel3synthese
Es werden unterschiedliche Synthesewege bzw. Verfahrenskonzepte erarbeitet und in
orientierenden Laborversuchen und Simulationsrechnungen geprift und weiter-

entwickelt.

Ausar beitungsphase

Das ausgewdhlte Verfahrenskonzept wird mit Hilfe einer Miniplant abgesichert.

Auslegungsphase

Das endgultige Verfahrenskonzept wird optimiert und falls erforderlich werden scale-
up-féhige Einzelversuche zur Auslegung der Apparate des Produktionsverfahrens
durchgefihrt.

Dabei unterscheiden sich die einzelnen Phasen in der Zielsetzung, Bearbeitungstiefe und
Bearbeitungsbreite. Entsprechend den jeweiligen Zielsetzungen und Bedarf der Bearbeitungs-
phasen werden in den drei Entwicklungsphasen angepalite experimentelle und rechnerische
Werkzeuge eingesetzt [ Buschulte und Heimann 1995].

Der Zeit- und Kostenbedarf fur die Entwicklung eines Verfahrens hat einen erheblichen
Einflud auf das wirtschaftliche Risiko fir das investierende Unternehmen. Die Kosten
wahrend einer Verfahrensentwicklung, die bis zu 10 Jahre dauern kann, kdnnen erst wieder
waéhrend der Betriebsphase der Produktionsanlage ausgeglichen werden. Eine Verkirzung der
Entwicklungszeit verringert das wirtschaftliche Risiko und verbessert Wirtschaftlichkeits-
kennzahlen wie innere Verzinsung und Break-Even-Punkt. Dieses Ziel kann durch
verkleinerte Versuchsanlagen (Miniplant) schneller und kostenglinstiger erreicht werden, als
dies zuvor mit Pilotanlagen mdglich war [Maier und Kaibel 1990, Buschulte und Heimann
1995].



Einen mdglichen Ablaufplan fir die Verfahrensentwicklung in einer Miniplant stellen Hofen
et al. [Hofen et a. 1990] an folgendem Schema vor:

Laborversuche
Verfahrenskonzept (€= = = =

« Scale-up-Fahigkeit ? |
» Scale-up-Faktoren ? '
* Mustermengen ? alternatives

o ) Miniplant Verfahrens-
* Techn. Readlisierbarkeit ? konzept
« Infrastruktur ? sinvoll? oder
« Entwicklungsdauer ? Pilota:llage
* Wirtschaftlichkeit ? #

Festlegung der
Grol3e der Miniplant

L '

Betrieb der
Miniplant

Simulationsrechnung Datenerfassung
v
Abgleich
Verfahrensmodell/
Experiment
v
Verfahrensénderung/
Optimierung

v I

Scale-up I

(Verfahrensénderung)

Projektierung der

Produktionsanlage

Abbildung 2.1: Mdglicher Ablaufplan fiir die Verfahrensentwicklung in einer Miniplant
[Hofen et a. 1990]
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2.2.1 Der Begriff der Miniplant

Die Miniplant wurde im Schrifttum im Bereich der chemischen Industrie vor etwa 30 Jahren
im Zusammenhang mit der Verfahrensentwicklung eingefiihrt [Robbins 1979 und Gref} et
a.1979]. Der Begriff der Miniplant wird in der Literatur fir die unterschiedlichsten
Anwendungen verwendet, die sich in der Komplexizitdt, Grofenordnung und im
Einsatzgebiet deutlich unterscheiden. Allen Anwendungen ist eine deutliche Verkleinerung
des Mal3stabes, zum Teill um den Faktor 10 000, im Vergleich zu bestehenden Industrie-
anlagen gemein [Behr et a. 2000].

Die notwendige Validierung der Ergebnisse von Simulationsrechnungen durch Experimente
war und ist unerléllich. Sie wurde bis Ende der 70er Jahre ausschliefdlich mit Ergebnissen aus
Pilotanlagen bewerkstelligt [Jackel 1995]. Die kontinuierliche Zunahme der zur Verfiigung
stehenden Rechnerleistungen und immer genauere kinetische und thermodynamische Daten
hat dazu gefuhrt, dal3 die notwendigen Daten aus Untersuchungen in kleinen Anlagen im
Labormal3stab, sowie durch prézisere mathematische Simulation gewonnen werden konnen
[Robbins 1979, Buschulte und Heimann 1995]. Allerdings wurde schon bei der Einfihrung
des Begriffes der Miniplant von Robbins [Robbins 1979] darauf hingewiesen, dal3 diese nicht
in alen Bereichen der Verfahrenstechnik eingesetzt werden kann. Deshalb ist in vielen Féllen
eine Kombination von Miniplant und Pilotanlage notwendig, insbesondere bei Verfahren mit
Feststoffaufbereitung.

Die in der Literatur beschriebenen Miniplants variieren in ihrer Komplexizitét von einfachen
Reaktionseinheiten bis hin zu mehrstufigen Synthesewegen. Hinsichtlich ihrer Grof3e 183 sich
die Miniplant zwischen Mikroreaktortechnik und Pilotanlagentechnik einordnen:

Mikrotechnik < Miniplant < Pilotanlage < Industrieanlage

Die Miniplant-Technik ist aus der experimentellen Verfahrensentwicklung hervorgegangen
und somit sind viele Nutzungs- und Untersuchungsschwerpunkte eng mit dem Interesse an
allen notwendigen Daten verbunden, um ein Verfahrenskonzept zu priifen, anzupassen und in
eine funktionierende Produktion zu Ubertragen. In der Regel werden dazu die Untersuchungen

in der Miniplant von Modellierung und Simulationen begleitet, um schnell eine Verfahrens-
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anpassung und Betriebsdatenoptimierung durchfiihren zu kdnnen. Diese Simulationen werden
dann bei fortgeschrittener Verfahrensentwicklung zum Scale-up der Anlage verwendet [Behr
et a. 2000]. In der Tabelle 2.1 sind mogliche Nutzungs- und Untersuchungsschwerpunkte

zusammengefalt:

Tabelle 2.1: Nutzungs- und Untersuchungsschwerpunkte von Miniplants
[Buschulte und Heimann 1995, Behr et al. 2000]

Machbarkeitsstudien zur experimentellen Absicherung eines V erfahrenskonzeptes
Untersuchung der Wechselwirkung zwischen Verfahrensschritten

Untersuchung der Ruckfihrproblematik

Aufdeckung von Schwachstellen

Zuverlassige Bilanzierung von Warme- und Stoffstrémen

Erprobung von Mef3geraten und Regel ungskonzepten Untersuchung des dynamischen
Anlagenverhaltens

Korrosionsuntersuchungen, Material prifungen

V erfahrensoptimierung

Kleinmengenproduktion, Bereitstellung von Mustermengen
verfahrensspezifisches Training der Betriebsmannschaft

Lehr- und Demonstrationszwecke

Die Verfahrensoptimierung ist ein wesentlicher Bestandteil der Verfahrensentwicklung. Esist
nicht immer notwendig, ein Verfahren bis zur letzten Konsequenz zu optimieren, denn der
Faktor Zeit bis zur Produktionsaufnahme spielt oft eine entscheidende Rolle. Aber auch bel
bestehenden Anlagen kdnnen durch Miniplants Studien durchgefihrt werden, die mit den
darauf basierenden Simulationen eine Verbesserung des Verfahrens ergeben konnen [Behr et
al. 2000].
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2.2.2 Charakterisierung der Miniplant-Technik

Die typischen Kennzeichen ener Miniplant, als verkleinertes Abbild der spéteren
Produktionsanlage, werden im Folgenden zusammengefaldt [Robbins 1979, Buschulte und
Heimann 1995, Worz 1995, Steude et al. 1997]:

Miniaturisierte Pilotanlage mit Mengenstrome von 0,1 bis 10 I/h in Reaktoren von 0,1
bis 10 | mit Produktmengen von 50 bis 500 g/h

Die Miniplant umfalét alle Verfahrensstufen und Ruckfihrungen nicht umgesetzter
Reaktanten und/oder L 6sungsmittel

Betrieb der Miniplant unter den spateren Prozef3bedingungen, soweit moglich
Bilanzierung aller Stoffstrome, woraus eine aufwendige Mef3-, Steuer- und
Regelungstechnik resultiert

Flexibles System eines modularen Baukastens aus Normbauteilen und Komplett-

apparaturen

Tabelle 2.2 zeigt die Faktoren fur ein Scale-up aus der Miniplant in Abhangigkeit von der

Grundoperation, die sich zur Zeit verwirklichen lassen [Hofen et al. 1990]:

Tabelle 2.2: Scale-up-Faktoren fur einige Grundoperationen [Hofen et al. 1990]

Rohrreaktoren bis 10 000
Rektifikation 1 000 bis 10 000
Extraktion 500 bis 1 000
Wirbel schichtreaktoren 50 bis 100
Trocknung 20 bis50
Kristallisation 20 bis 30

Der Verkleinerung der Apparatur von Miniplants sind allerdings auch Grenzen gesetzt, unter
denen keine scale-up-fahigen Aussagen mehr getroffen werden kénnen. Tabelle 2.3 zeigt die
erprobten Grenzen der Miniaturisierung [Maier und Kaibel 1990]:
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Tabelle 2.3: Erprobte Grenzen der Miniaturisierung [Maier und Kaibel 1990]

Kolonnen
Packungskolonnen
Bodenkolonnen
Reaktoren
Rohrreaktoren
Gasumlaufreaktoren
Warmetauscher
Pumpen

K olbenpumpen
Kreiselpumpen
Spritzenpumpen
Kristallisatoren
Zentrifugen

Armaturen, Rohrleitungen

Durchmesser = 35 mm
Durchmesser = 50 mm

Durchmesser = 4 mm
Volumen=35]I
=0,1 m?

=10ml/h
=1001/h
=1ml/h
=1kg/h
Austrag =51/h
=DN3
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2.2.3 Gegenuberstellung von Pilotanlage und Miniplant

Einen guten Vergleich von Miniplant und Pilotanlagen geben Hofen et al. [Hofen et al. 1990],
zusammengefaldt in Tabelle 2.4:

Tabelle 2.4: Gegenuberstellung von Pilotanlage und Miniplant [Hofen et a. 1990]

Kriterium Miniplant Pilotanlage
Scale-up
Modellierbarkeit - +
Verfahren in Gas-/FlUssigphase + +
Verfahren mit Feststoffen - +
Chem. Produkteigenschaften + +
Physikal. Produkteigenschaften - +
andere Kriterien
Produktbereitstellung far die - +
MarkteinfUhrung
Produktentsorgung + -
Entwicklungszeit + -
I nvestitionskosten + -
Betriebskosten + -

* ) Kommentar des Autors:
Generelle Aussage zur Modellierbarkeit ist sicherlich im konkreten Einzelfall kritisch zu hinterfragen

Betrachtet man die im Verfahren eingesetzten Grundoperationen hinsichtlich der Scale-up-
Problematik, so hat sich in der Literatur gezeigt, dal3 sich vor allem gut modellierbare
Prozesse in der Gas-/Fliissigphase mit Hilfe der Miniplant-Technik entwickeln lassen.

Dagegen kommt man bei schlecht hochzurechnenden Grundoperationen (z.B.: Extraktion)
und bei Verfahren mit Feststoffen kaum ohne Pilotanlage aus [Hofen et al. 1990, Gref3 et al.
1979]. Ist die Eigenschaft des Verkaufsproduktes nicht nur an seine chemische
Zusammensetzung und Reinheit, sondern auch an seine physikalischen Eigenschaften
gebunden (z.B. Partikelgrof3enverteilung), ist diese auch gekoppelt mit der Konstruktion und
Funktionsweise der verwendeten Apparate und Maschinen. Da sich aber die in der Miniplant

eingesetzten Laborgerdte haufig in ihrem Aufbau erheblich von den Produktionsaggregaten
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unterscheiden, ist ein sicheres Scale-up aus diesem kleinsten Mal3stab, insbesondere in der
Feststoffverfahrenstechnik, kaum zu gewéhrleisten [Hofen et al. 1990].

Neben dem Scae-up spielen aber noch weitere Kriterien, wie Produktmenge fur die
Markteinfuhrung, Entwicklungszeit und die Investitions- bzw. Betriebskosten eine wichtige

Rolle fur die Beurteilung von Pilotanlage und Miniplant.

Die Faktoren Entwicklungszeit und Investitionskosten von Pilotanlage und Miniplant stellten
Seude et al. [Steude et al. 1997] im Detail gegenuber:

Tabelle 2.5: Entwicklungszeit und Kosten von Pilotanlage und Miniplant [ Steude et al. 1997]

Kriterium Miniplant Pilotanlage
Planungszeit 3-4 Monate 1 Jahr
Bestell-/Erstellzeit biszu 3 Monate 1 Jahr
Anfahrzeit 1 Monat 3 Monate
Versuchsdauer 6-9 Monate 6-9 Monate
Gesamtdauer ca. 1 Jahr ca. 3 Jahr

Verhaltnis der Investitionskosten 1 10
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3 Material und Methoden

3.1 Chemikalien und Enzyme

In der nachfolgenden Tabelle 3.1 sind die verwendeten Chemikalien und Enzyme nebst deren

Reinheiten, besonderen Merkmalen und Herstellern aufgelistet.

Tabelle3.1: Chemikalien und Enzyme

Substanz Reinheit Sonstiges Herkunft

Aceton » 99% max. 0,2% H,O Merck, Bruchsal
Cyclohexan »99% - Fluka, Schweiz
Dichlormethan » 99% max. 0,02% H,O  Fluka, Schweiz
1,2(3)-Dipamitin, Analyse » 99% - Sigma Aldrich, Steinheim
Ethanol 99,9Vol. % max. 0,2% H,O Fluka, Schweiz

L aurinsaduremethyl ester 3 97% -- Fluka, Schweiz

Lipase aus Rhizopus delemar - 1,3-regiospezifisch Amano, Japan
1(2)-Monopa mitin, Analyse »99% -- Sigma Aldrich, Steinheim
2-Monopal mitin -- -- Eigene Herstellung
N-Methyl-N-Trimethyl- 3 90% -- Fluka, Schweiz

silylheptaflourbutyramid

(Derivatisierungsreagenz)

Olsaure »90% - Loders Croklaan, Niederlande
1-Oleyl-2(3)-pa mitoylglycerin - - Eigene Herstellung
1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin »90% - Loders Croklaan, Niederlande
1,2-Pamitoyl-3-oleylglycerin »99% - Sigma Aldrich, Steinheim
Anayse

Palmitinsaure » 99% -- Fluka, Schweiz
Palmitinsdureethylester » 97% -- Fluka, Schweiz

Polypropylen (EP 100) - - Akzo Nobel

Tripalmitin, Analyse »99% - Sigma Aldrich, Steinheim

Tripalmitin » 98% -- Loders Croklaan, Niederlande
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Her stellung von 2-M onopalmitin

In einem beheizbaren Ruhrkessal wird Tripalmitin in Aceton, Ethanol und Wasser bei 50 °C
gel6st und durch Zugabe der immobilisierten Lipase die Reaktion gestartet, das Ende der
Reaktion (nach ca. 48 h) wird mittels GC-Analyse Uberprift. Das Reaktionsvolumen wird
dem Reaktor entnommen und auf ca. 4 °C abgekihlt. Dabei bildet sich ein weil3er Nieder-
schlag, der Uberwiegend aus Dipalmitin, Pamitinsdure und Palmitinsdureethylester besteht.
Dieser Feststoff wird anschlief3end abfiltriert und der Filterkuchen mehrmals mit Aceton
gespuilt.

Um das im Filtrat enthaltene 2-Monopalmitin weiter aufzureinigen, wird das Ldsungsmittel
(Aceton) mittels Rotationsverdampfer abgedampft und der Rlckstand in Cyclohexan
aufgeldst. Durch Abkthlung auf 4 °C fdlt 2-Monopa mitin aus, wéhrend die Verunreni-
gungen nahezu vollstandig in Lésung bleiben. Anschlief3end wird das 2-Monopa mitin bel
4 °C abfiltriert, getrocknet und bei —18 °C im Gefrierschrank gelagert.

Her stellung von 1-Oleyl-2(3)-palmitoylglycerin

Zur Herstellung von 1-Oleyl-2(3)-palmitoylglycerin wird in einem beheizbarem Ruhrkessel
2-Monopamitin in einem Aceton/Wasser-Gemisch (50/50 Gew. %) bei 50 °C gel6st und
durch Acylwanderung vollstandig zu 1-Monopamitin umgesetzt. Die Vollstandigkeit der
Umsetzung wird durch GC-Analyse geprift.

Anschliefiend wird das Aceton/Wasser-Gemisch abgedampft und der Rickstand in einem
Aceton/Olsiaure-Gemisch (50/50 Gew. %) aufgeldst. Durch Zugabe von immobilisierter
Lipase wird die vollstandige Umsetzung des 1-Monopalmitins mit der Olsiure zu 1-Oleyl-
2(3)-pa mitoylglycerin gestartet, das Ende der Reaktion wird durch GC-Analyse gepriift.
Anschlief?end wird das 1-Oleyl-2(3)-palmitoylglycerin nach der in der Dissertation von
Schmid [Schmid 1999] beschriebenen Methode abgetrennt und bel —18 °C im Gefrierschrank

gelagert.

Enzym(Lipase)

Als Biokatalysator wird Lipase aus Rhizopus delemar verwendet, die auf Polypropylen
(EP100) adsorptiv immobilisiert ist. Die Immobilisierung erfolgt nach der Methode von
Schmid [Schmid 1999] und wird durch unseren Projektpartner Loders Croklaan (Niederlande)
durchgeftihrt. Die Lagerung der immobilisierten Lipase erfolgt in einem Kihlraum bel 4 °C.
Die Porositét des Tragermaterials Polypropylen wird in Kapitel 3.4.3 bestimmt und betragt
0,253.
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3.21 Membran zur Losemittelabtrennung (Pervapo 1060)

In Tabelle 3.2 sind die Herstellerangaben (Sulzer Chemtech; Neunkirchen) der Membran

PervapO 1060 zur L 6semittel abtrennung (Kapitel 5.2) angegeben:

Tabelle 3.2: Herstellerangaben zur Membran Pervapo 1060

Produktbezeichung

Pervap® 1060 Sulzer Chemtech (Neunkirchen)

Hauptel nsatzgebi et

max. Temperatur (dauerhaft)
max. Temperatur (kurzzeitig)
max. Organikanteil im Feed

ausgeschl ossene Feedkomponenten

Abtrennung organischer, fltichtiger Komponenten
aus flissigen oder gasformigen Prozef3stromen
80°C

90 °C

50 Gew.%

aprotische L dsungsmittel;

starke Amine;

alkalische Substanzen
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3.2.2 Membran zur Wasserabtrennung (Pervapo 2200)

In Tabelle 3.3 sind die Herstellerangaben (Sulzer Chemtech; Neunkirchen) der Membran

Pervapo 2200 zur Reaktionswasserabtrennung (Kapitel 5.3) angegeben:

Tabelle 3.3: Herstellerangaben zur Membran Pervapo 2200

Produktbezeichung

Pervap® 2200 Sulzer Chemtech (Neunkirchen)

Hauptei nsatzgebiet

max. Temperatur (dauerhaft)

max. Temperatur (kurzzeitig)

max. Wasseranteil im Feed
ausgeschl ossene Feedkomponenten

Einsatz in neutralen L6sungsmitteln,
Ethanol und Aceton

100 °C

105°C

15 Gew.%

aprotische L dsungsmittel;
aliphatische und aromatische Amine;
Mineralsduren;

Alkalimetalle
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3.3 Gaschromatographische Analysenmethoden

3.3.1 Konzentrationsbestimmung von Substrat und Produkt

Die Bestimmung der Substrat- und Produktkonzentrationen (Mono-, Di- und Triglyceride;
Fettsduren und Fettsaureethylester) erfolgt mit Hilfe eines Gaschromatographen. Zur Analyse
dieser Reaktionskomponenten wird die von Schmid [Schmid 1999] entwickelte Methode
aufgegriffen und weiterentwickelt [Frel 2000].

Zur Analyse der Proben dient ein Gaschromatograph HP 5860 mit Integrator HP 3396 Series
Il und Autosampler (Hewlett-Packard). Die Trennung der einzelnen Substanzen erfolgt mit
einer Kapillarsdule (Optima-5-0,25um, 25m, 0,25mm ID, Macherey-Nagel). Der im Injektor
standardméalidig eingebaute Liner wird durch einen speziellen Liner (Hewlett-Packard, Mixing
Chamber) ausgetauscht. Zum Nachweis der einzelnen Substanzen dient ein Flammen-
ioni sationsdetektor.

Nach Entnahme der Probe aus dem Reaktionsgemisch wird ein Teil davon zur Analyse mit
internen Standard (0,01M Laurinsduremethylester in Dichlormethan) im Verhdtnis 1.1
vermischt und das Lésungsmittel unter dem Abzug abgedampft, der verbleibende Rest der
Proben wird bel —18°C fir weitere Untersuchungen eingefroren. Zur Trennung der |someren
von Mono- und Diglyceriden (1-MG und 2-MG bzw. 1,2-DG und 1,3-DG) wird das
Derivatisierungsmittel N-Methyl-N-Trimethylsilylheptaflourbutyramid zu den zu analysieren-
den Proben gegeben, wodurch die OH-Gruppen der Mono- und Diglyceride silyliert werden
und somit eine Trennung der Isomeren durch unterschiedliche Wechselwirkung mit der
Saulenmatrix maoglich wird. Nach einer definierten Reaktionszeit wird Dichlormethan
zugegeben und die so vorbereiteten Proben analysiert.

Die Berechnung der Konzentrationen aus den entsprechenden Peakflachen erfolgt durch
Responsefaktoren fir die jeweilige Komponente. Der maximale Fehler der gaschromato-
graphischen Konzentrationsbestimmung von Substrat und Produkt betrégt etwa 10-15% und
beinhaltet Fehler bei der Probennahme, bel der Probenvorbereitung sowie der

Analysengenauigkeit.
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3.3.2 Konzentrationsbestimmung von Ethanol

Zur Analyse der Proben dient ein Gaschromatograph HP 5860 mit Integrator HP 3396 Series
Il und Autosampler (Hewlett-Packard). Die Trennung der einzelnen Substanzen erfolgt mit
einer Kapillarsdule (Permabond CW 20M, 25m, 0,5um ID, Macherey-Nagel). Zum Nachweis
der einzelnen Substanzen dient ein Flammeni oni sationsdetektor.

Die zu untersuchende Probe wird mit internen Standard (0,1 M n-Propanol) versetzt und
analysiert. Die Berechnung der Konzentration aus der entsprechenden Peakflache erfolgt mit
Hilfe des Responsefaktors. Der maximale Fehler der gaschromatographischen Konzen-
trationsbestimmung von Ethanol betrégt ca. 3 % und beinhaltet Fehler bei der Probennahme,
bei der Probenvorbereitung sowie der Analysengenauigkeit.

3.4 Experimentelle Methoden

3.4.1 Equilibrierung bei definierter Wasser aktivitat

Zur Aufrechterhaltung ihrer katalytischen Aktivitét in organischen Losungsmitteln bendtigen
Lipasen eine bestimmte Menge Wasser. Die Fahigkeit von Ldsemitteln Wasser von der
Oberflache des Enzyms bzw. Trégerpartikels abzustrippen hangt nicht nur von deren
Polaritét, sondern auch von deren Wassergehalt ab [Faber 2000]. Da allerdings Wasser nicht
nur frei, sondern auch gebunden an die Enzym-Trégerpartikeloberflache, Substrat und
Produkt vorliegt, stellt die thermodynamische Wasseraktivitat ay ein geeignetes Mal3 zur
Angabe des optimalen Wassergehaltes dar [Faber 2000]. Die thermodynamische
Wasseraktivitét ist definiert als:

_p
a, =— (3.1
" Po

mit  p = Dampfdruck des Wassersin der geséttigten SalzlGsung

po = Séttigungsdampfdruck des reinen Wassers

In der Arbeit von Schmid [Schmid 1999] ist fir die verwendete Lipase ein optimaler Wert der
Wasseraktivitét von ay = 0,43 ermittelt worden.
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Die Equilibrierung bei einer definierten Wasseraktivitét ay erfolgt durch Inkubation in einem
abgeschlossenen Gefal Uber einer gesdttigten Salzlosung mit bekannter Wasseraktivitéat bei
20°C. In Tabelle 3.4 sind die Wasseraktivitdten von geséttigten Salzldésungen zusammen-
gefalt.

Tabelle3.4: Wasseraktivitét geséttigter Salzldsungen bei 20°C [Faber 2000]

Salz W asser aktivitat ay
LiBr 0,06

LiCl 0,11

MgCl, 0,33

K,CO4 043 |

Mg(NOs). 0,54

NaBr 0,58

NaCl 0,75

KCl 0,84

K 2S04 0,97
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3.4.2 Wassergehaltshestimmung nach Karl-Fischer

Die Bestimmung des Wassergehaltes in organischen Medien erfolgt durch volumetrische
Titration nach der Methode von Karl-Fischer [Scholz, Riedel-de Haen] in einem Autotitrator
(Titrino 602, Metrohm, Filderstadt). Durch eine polarisierte Platinelektrode kann der potentio-
metrische Endpunkt der Titration bestimmt werden.

Zur Analyse des Wassergehaltes werden 20 ml Hydranal-KetoSolver (Riedel-de Haen) in der
Titrierzelle vorgelegt und die Mef3zelle mit Hydranal-Composite 5K (Riedel-de Haen) trocken
titriert. In die vorkonditionierte Titrierzelle wird zur Kalibrierung eine definierte Menge an
Wasser, durch Einwaage von ca. 0,59 einer Kalibrierlésung (Hydranal Water-Sandard 10.0,
Riedel-de Haen) mit einem Wassergehalt 10,00 mg pro g Losung, gegeben, titriert und der
Titerverbrauch notiert. Durch mehrfache Wiederholung dieses Vorgangs wird ein
Umrechnungsfaktor ermittelt, der dann zur Berechnung des Wassergehaltes aus dem
Titerverbrauch herangezogen wird.

Der Wassergehalt einer definierten Menge (Differenzwiegen) an Probe wird aus dem
Verbrauch an Titerldsung und dem zuvor ermittelten Umrechnungsfaktor bestimmit.

3.4.3 Bestimmung der Porositat des Enzym-Tré&ger materials
und des Leerraumanteilsder Festbettr eaktoren

Die Partikelporositét epist definiert als:

VPoren - VPoren (32)

VPani kel (1 - € ) NReaktor

ep =

mit dem Leerraumanteil der Schiittung ergr :

V raum
€rr ~ A, (3-3)

VRe aktor
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Zur Bestimmung des Leerraumvolumens V| eeraum UNd des Porenvolumens V pgren Werden die
Reaktoren (Festbettreaktor und Membran-Festbettreaktor) mit einer Schittung inaktivem
Immobilisats gefillt und in trockenem Zustand (M goken) gewogen. Dann werden die
Reaktoren mit Wasser gefullt (m yoi) und, nachdem die Poren der Immobilisatpartikel genug
Zeit hatten sich zu fillen, erneut gewogen. Zum Schluf® wird das Wasser vorsichtig mit
Druckluft aus der Schittung gedriickt, und der Reaktor mit dem feuchten Immobilisat (m
feucht) €rNeut gewogen. Dieser Vorgang wird fur beide Reaktoren jeweils dreimal durchgefihrt

und aus den Mel3daten das L eerraumvolumen:

m_, -m
VLeerraum - voll feucht (3 4)
r H,O
und das Porenvolumen
— Miaiont = My
Vporen — eucl rocken (35)
Mh0

bestimmit.
Basierend auf den ermittelten Volumina fir den Reaktorleerraum und fur die Partikelporen
ergibt sich eine Partikelporositdt e- von 0,253 und fUr beide Reaktoren ein Leerraumantell

€rgr VON etwa 0,377.

3.4.4 Bestimmung des Druckverlustesder Apparate desVerfahrens

Die Bestimmung des Druckverlustes der Apparate des Verfahrens erfolgt mit Hilfe eines U-
Rohrmanometers. Die verschiedenen Stromungsgeschwindigkeiten bzw. Volumenstréme der
entsprechenden Prozel3strome werden mit Hilfe von Zahnradpumpen (G23D10, Gather,
Mettmann) eingestellt und mit einem Schwebekdrper-Durchflul@messer ermittelt. Aufgrund
der pulsierenden Pumpen werden Mehrfachmessungen durchgeftihrt, und die schwankenden
Mef3werte gemittelt.
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3.4.5 Bestimmung desVerweilzeitverhaltensder Apparate desVerfahrens

Zur Bestimmung der Abweichung von der idealen Kolbenstromung wird bel verschiedenen
Stromungsgeschwindigkeiten eine kleine Menge an 1M KCI-Lésung in den Zulauf des
Reaktors injiziert und die Form des Eingangssignals mittels Leitfahigkeitsmessung (LF521,
WTW, Weinheim) bestimmt. Im Ablauf des Apparates wird dann das Tracer-Antwortsignal,
ebenfalls mittels Leitédhigkeitsmessung, gemessen. Anstelle der Mehrkomponentengemische
der realen Prozef3strome wird Wasser a's kontinuierlich flief3endes Medium zur Verweilzeit-
bestimmung eingesetzt. Die Einstellung der verschiedenen Stromungsgeschwindigkeiten
erfolgt mittels Pumpen (101K, Watson-Marlow, Grofdoritannien), die Erfassung des
tatsdchlichen Volumenstromes und damit der Stromungsgeschwindigkeit mittels eines
Massendurchflufimessers (RHMO15GNT, Rheonik Mef3geréte, Odel zhausen).

Da das Eingangssignal fur alle Messungen im Vergleich zu den Antwortsignalen nahezu
einem idealen Dirac-Stol3 entspricht, wird bel der Auswertung der Mefidaten in Kapitel 6.3.4

die Form des Eingangssignals vernachlassigt und als idealer Dirac-Stof3 angenommen.
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3.5 Stoffdaten

In der nachfolgenden Tabelle 3.5 sind Stoffdaten aus der Literatur zu den einzelnen

Komponenten aufgelistet.

Tabdlle3.5: Stoffdaten

Substanz Molmasse Schmelzpunkt Siedepunkt Dichte
[kg/kmol] [°C; 1013mbar] [°C; 1013mbar] [kg/m®; 20°C]
Aceton 58,08 2 -94,7° 56,12 7852
Dichlormethan 84,932 -95,12 39,82 13162
1,2(3)-Dipa mitin 568,03" 76,3° - -
Ethanol 46,072 -114,12 78,3° 7852
Laurinsiuremethylester ~ 214,35° -- -- --
1(2)-Monopal mitin 330,50°" 77,0° - -
Olsaure 282,47" 16,3 - 890"
1-Oleyl-2(3)- 595,07" - - -
palmitoylglycerin
1,3-Oleyl-2- 859,43" - - -
palmitoylglycerin
1,2-Palmitoyl-3- 833,37°" - - -
oleylglycerin
Palmitinsaure 256,43° 62,9° - -
Palmitinssureethylester ~ 284,49° 24.4° - -
Tripalmitin 807,40°" 63,5" - -
Wasser 18,02 2 0,0° 100,0 9982

3 Jakubith 1992; ° Swern 1979
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3.5.1 Dichte

Im Schrifttum sind fiir die verwendeten Lésungsmittel Aceton, Olsiure und Aceton/Olsiure-
Gemisch bei Reaktionstemperatur keine Werte fir die Dichte vorhanden. Da aber fur die
Werte der Dichte bei Reaktionstemperatur fUr die Berechnung stromungstechnisch relevanter
Kennzahlen Abschétzungen notwendig sind werden die fehlenden Werte mit Ardometern
bestimmt. Die zur Dichtebestimmung verwendeten Ardometer haben einen Mef3bereich von
700 bis 800 kg/m® bzw. 800 bis 900 kg/m°. Es werden die Dichten der Reinstoffe Aceton und
Olsiure as auch die von verschiedenen Zusammensetzungen aus diesen beiden in einem
Temperaturbereich von 20 bis 50 °C bestimmt [B6ttinger 2001].

Um die Dichten fir Zusammensetzungen zwischen den Mef3punkten interpolieren zu kénnen,
wird eine Abschétzung der Dichte Uber die Gewichtsanteile und die Reinstoffdaten nach

folgender Gleichung durchgefihrt:

r=— 2+ (3.6)

0 1
aw
i r

Um die Dichten der Reinstoffe fur Temperaturen zwischen den Mef3punkten bestimmen zu
kénnen wird fir die Mel3werte eine Abschdtzung der Dichte nach folgender Gleichung
durchgefuhrt:

r,=a "’ (3.7)

mlt aACaon = 807,09 Und bACHOI’] = '0,0012 bZW ao|saure = 902,23 Und bo|saure = '0,000?
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Die Ergebnisse der Messungen und der Abschétzung nach Gleichung 3.6 und 3.7 sind in der
folgenden Abbildung 3.1 zusammengefalt.

Temperatur

r [kg/m?
o)
N
o

740 T T T T 1
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
W Aceton [']

Abbildung 3.1 : Dichte von Aceton/Olsiure-Gemisch bei Temperaturen von 20, 30, 40
und 50°C (Linie: berechnet nach Gleichung 3.6 und 3.7; Punkte: gemessen)
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3.5.2 Viskositat

Analog den Werten fir die Dichte liegen auch keine Werte fir die dynamische Viskositét fr
die verwendeten L 6sungsmittel Aceton, Olsiure und Aceton/Olsiure-Gemisch bei Reaktions-
temperatur vor. Zur Bestimmung der dynamischen Viskositdt wird ein temperierbares
Kugelfall-Viskosimeter (Haake, Karlsruhe) verwendet.

Mit Hilfe des Kugelfall-Viskosimeters werden so die dynamischen Viskositdten der
Reinstoffe Aceton und Olsiure a's auch die von verschiedenen Mischungen aus diesen beiden
in einem Temperaturbereich von 20 bis 50 °C bestimmt [Bottinger 2001].

Zur Interpolation der Viskositéten von Zusammensetzungen zwischen den Mef3punkten wird

eine Abschétzung der Viskositét nach folgender empirischen Beziehung durchgefihrt:
h =0,998>. g 25315 acson W ncaon (3.8)

Olsiure

Zur Abschétzung der Viskositéten fur Temperaturen zwischen den Mef3punkten wird eine

Abschétzung der Viskositét der Reinstoffe nach folgender Gleichung durchgefihrt:

h =a " (39)

mlt aAceton = 0,356 Und bAceton = '0,0076 bZW. ao|séure = 62,468 Und bcu)|séure = ‘0,0336.
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Die Ergebnisse der Messungen und der Abschétzung nach den Gleichungen 3.8 und 3.9 sind
in der folgenden Abbildung 3.2 zusammengefalit.

Tempegatur

Viskositét [mPas]

O T T T I !
0 0,2 04 0,6 0,8 1

Waceton [']

Abbildung 3.2: Viskositdten von Aceton/Olsiure-Gemisch bei T=20, 30, 40 und 50°C
(Linie: berechnet nach Gleichung 3.8 und 3.9; Punkte: gemessen)

3.5.3 Dampfdruck

Unter der Annahme, dal3 beide Phasen (Dampf/Flissigkeit) im Gleichgewicht stehen und ihre
chemischen Potentiale identisch sind, folgt nach dem zweiten Hauptsatz der Thermodynamik
die Clausius-Clapeyron-Gleichung [ Sattler 1995]:

dp _ DH),

| (3.10)
dT ~ T>OV
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Daraus folgt nach Integration und unter Annahme einer Linearitét zwischen Verdampfungs-
enthalpie und Temperatur die Antoine-Gleichung zur Berechnung des Dampfdruckes der

reinen Komponenten [ Sattler]:

5

7 [mbar]. (3.11)

aeA__ B;
p, =1,33322 a0 *C

Die Koeffizienten A;, Bi und C; fur die jewellige Komponente werden der Literatur

entnommen:
Tabelle 3.6: Antoine-Koeffizienten [Sattler 1995]
Komponente Aceton Ethanol Wasser
A 7,24208 8,23714 8,07131
Bi 1210,595 1592,864 1730,630
G 229,664 226,184 233,426

In der folgenden Abbildung 3.3 sind die berechneten Dampfdruckkurven fir Aceton, Ethanol
und Wasser dargestellt:

1200

Aceton
1000 -

800 -

600

Dampfdruck [mbar]

400 - Ethanol

.

0 T T T T T

0 10 20 30 40 50 60
Temperatur [°C]

200 - W

Abbildung 3.3: Dampfdruckkurven von Aceton, Ethanol und Wasser
(Linie: berechnet nach Gleichung 3.11; Punkte: Literaturwerte [Jakubith 1992])



32

3.5.4 Molekulareund effektive Diffusionskoeffizienten

Fur die Abschdtzung des molekularen Diffusionskoeffizienten organischer Substanzen in
organischen Losungsmitteln schléagt Scheibel [Scheibel 1954 in Perry 1984] folgende
Korrelation gegeben vor:

Dy =———— [cmg] (3.12)
mit

(3.13)

Zur Ermittlung des molekularen Diffusionskoeffizienten von Wasser in organischen
L 6sungsmitteln wird die Korrelation nach Wilke und Chang [Wilke und Chang 1955 in Perry
1984] herangezogen. Die tetramere Molekulanordnung von Wasser in hydrophober Um-
gebung wird dabei durch Einsetzen des vierfachen Molvolumens beriicksichtigt:

D =7 4>{LO 8 T(] Solvent M Solvent )0'5

T [cm?/g)]. (3.14)
Solvent

Das Molvolumen V am Siedepunkt der einzelnen Substanzen &% sich nach Satterfield
[Hofmann 1992] aus den atomaren Volumeninkrementen abschétzen. Das Molvolumen am
Siedepunkt fur Wasser wird von Stephan und Mayinger [Stephan und Mayinger 1990] zu 18,8
cm®/mol angegeben.

Aus den Abschatzungen fur die molekularen Diffusionskoeffizienten lassen sich die
effektiven Diffusionskoeffizienten in pordsen Katalysatoren berechnen [Bailey und Ollis
1987]:

.4

r )

D,, =D, x-x? ot 2 (3.15)
Pore @
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Fur hinreichend grof3e Porenradien rpoe gegentiber dem Molekllradius ryoea €rgibt sich
Gleichung 3.18 zu:

Dy » D, XeI—P. (3.16)

Fir den Umwegfaktor | werden in der Literatur fur die verschiedenen Tréagermaterialien
Werte zwischen 2 und 7 angegeben [Kief3er 1989], fur das verwendete Tragermaterial
Polypropylen (EP100) wird ein mittlerer Wert fur den Umwegfaktor | von 4 eingesetzt
[Katzer 1969 in Hofmann 1992].

Aus den theoretische Korrelationen (Gleichungen 3.15 bis 3.17 und 3.19) werden die
molekularen und effektiven Diffusionskoeffizienten fir die reinen Losungsmittel Aceton und
Olsiure bei Reaktionstemperatur abgeschétzt und in Tabelle 3.7 nebst den zugrundeliegenden

Daten zusammengefalt.

Tabdle3.7: Molekulare und effektive Diffusionskoeffizienten

Allgemeine Daten
&= 0,253; T=323 K;

A

Aceton (Losungsmittel): hsgyent = 0,247 MPaS; | sovent = ; VSolvent = 74,0 cm*/mol; M gyvent = 58,08 kg/kmol;

A

Olsaure (Losungsmittel): hsgvent = 11,93 MPaS; | sovent = ; VSoIvent =416,2 cm*/mol; M gyyent = 283,12 kg/kmol;

Substanz v Do, Aceton Do, ¢isiure  Deft, Aceton  Deit, dlsiure
[cm¥mol]  [m?s] [m?%s] [m?%s] [m?/s]
1,2(3)-Dipalmitin 8210 16710° 54510° 106100 34510%°
Ethanol 587  95310° 14810° 6,0310%° 9,3610"
1(2)-Monopal mitin 4586  2,3010% 86310° 1,4510° 546107
1-Oleyl-2(3)-pamitoylglycerin 858,0 - 5,45 10° - 3,4510%°
1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin 1257,4 - 4,20 10° - 2,66 10™°
Palmitinsaure 3792  25710% 9,9910° 1,6310° 6,3210%
Tripamitin 11834  1,3810°% 4,3810° 1,5110° 27710
Wasser 188  89010° 25210%° 56310%° 15910

& Stephan 1990
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3.6 Sicherheitstechnische Daten

Fir die Losungsmittel Aceton und Olsiure sind in Tabelle 3.8 die sicherheitstechnisch

relevanten Daten zusammengefalt.

Tabelle3.8: Sicherheitstechnische Daten [ChemDat, Merck, Bruchsal]

Aceton Olsaure
Sicherheitsmerkmal leichtentztndlich, reizend --
Giftklasse CH 5 1
WGK 1 1
Wasserl6slichkeit bei 20°C l6slich unléslich
VbF VbF B --
R-Sétze R 11-36-66-67 --
S-Sétze S9-16-26 --
Explosionsgrenzen 2,6-13Vol. % --
Zindtemperatur 540°C 363°C
Flammpunkt, physikalisch -18°C 180°C
Thermische Zersetzung -- >80°C
LD 50 ora Ratte 5800 mg/kg Ratte 74000 mg/kg

MAK

500 mi/m?® bzw. 1200mg/m®

kanzerogen
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4 Reaktionstechnische Unter suchungen und Modellierung

der lipase-katalysierten Synthese von 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin

4.1 Reaktionssystem

Ausgehend von der Zwei-Schritt-Synthese von Schmid [Schmid 1999] zur Herstellung von
1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin  (Abbildung 1.1) wird im folgenden das zun&chst ange-
nommene Reaktionssystem fir die beiden einzelnen Reaktionsschritte erlautert. Aufgrund der
Ergebnisse der im folgenden Kapitel 4.2.2 durchgefiihrten Untersuchungen ergeben sich
allerdings kleinere Abanderungen (Abbildung 4.17).

In der ersten Reaktionsstufe wird Tripalmitin in einer lipase-katalysierten Folgereaktion
(Hydrolyse; Reaktion 1.1) Uber das Zwischenprodukt 1,2 Dipamitin zu 2-Monopamitin
umgesetzt. Durch Zugabe von Ethanol kann die freigesetzte Pamitinsdure in ener
Parallelreaktion (Veresterung; Reaktion 1.2) durch die Lipase zu Pamitinsaureethylester
umgesetzt werden, wodurch das Gleichgewicht der Reaktion 1.1 verschoben wird. Das
Reaktionssystem der ersten Reaktionsstufe der zweistufigen Synthese von 1,3-Oleyl-2-
pamitoylglycerinist in Abbildung 4.1 dargestellt:

Reaktion 1.1

Lipase/Aceton Lipase/Aceton
+H,0 +H,0 o
Tripalmitin —V' 1,2 Dipalmitin _>4_ 2-Monopalmitin
+ +

Palmitinsaure Palmitinsdure

Reaktion 1.2

Lipase/Aceton
Palmitinsiure + Ethanol » Palmitinsiur eethylester + H,0

Abbildung 4.1: Erste Reaktionsstufe der 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin-Synthese
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In der zweiten Reaktionsstufe der 1,3-Oleyl-2-pylmitoylglycerin-Synthese wird das
Wertprodukt der ersten Reaktionsstufe (2-Monopalmitin) mit Olsiure in einer lipase-
katalysierten Folgereaktion (Reaktion 2) zu 1,3-Oleyl-2-palmitoyl-glycerin verestert. Durch
Abtrennung des entstehenden Wassers wéhrend der Reaktion (Kapitel 5.3) kann das

Gleichgewicht dieser Reaktion auf Seiten des gewtinschten Produktes verschoben werden.

Reaktion 2
Lipase/ Aceton Lipase/ Aceton
+ Olsaure 1-Oleyl- + Olsaure 1,3 Oleyl-2-
2-Monopalmitin ————*% 2-palmitoyl-g————%»  palmitoyl-
glycerin glycerin
+ +
H,O H,O

Abbildung 4.2: Zweite Reaktionsstufe der 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin-Synthese

4.2 Experimentelle Unter suchungen der Reaktionskinetik

Im Folgenden werden die einzelnen Teilreaktionen der Umesterung des Tripamitins zu
1,3-Oleyl-2-pamitoylglycerin hinsichtlich ihrer Kinetik untersucht. Die gewonnenen experi-
mentellen Ergebnisse werden im anschlief3enden Kapitel 4.3 zur Identifizierung der Parameter
eines Reaktionsmodells verwendet. Bevor mit der Vermessung der Kinetik begonnen werden
kann, sind Voruntersuchungen hinsichtlich pH-Optimum, Temperaturoptimum und Neben-
reaktionen notwendig.

Die im Folgenden angegebenen Aktivitéten bzw. spezifischen Reaktionsraten sind nicht wie
ublich bezogen auf die eingesetzte Enzymmenge, sondern auf die eingesetzte |mmobilisat-
menge, da die Lipase bereits in immobilisierter Form (Tragermaterial: Polypropylen) von
Loders Croklaan (Niederlande) bezogen wird und die Beladung des Tragermaterials mit
Enzym unbekannt ist.
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4.2.1 Voruntersuchungen zur 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin-Synthese

4.2.1.1 Einflul3 despH-Wertes auf die Reaktion

Eine der wichtigsten Einflul3groRen auf die Reaktionsgeschwindigkeit ist der pH-Wert des
Reaktionsansatzes, welcher allerdings in organischen Ldsungsmitteln nur sehr schwer zu
ermitteln ist. Andererseits bestimmt der pH-Wert die Konformation des Enzyms und somit
dessen Aktivitét. Des weiteren bleibt der lonisationszustand des Enzyms in organischen
L 6sungsmitteln erhalten, dieser Effekt wird auch als pH-Gedéachtnis bezeichnet [Faber 2000].

Aufgrund dieses Effekts schldgt Schmid [Schmid 1999] einen optimalen pH-Wert von 6,0 bei

der Immobilisierung vor.

4.2.1.2 Bestimmung der optimalen Reaktionstemperatur

Enzyme besitzen in der Regel ein Temperaturoptimum unterhalb dessen die katalytische
Aktivitét geringer ist und oberhalb dessen, aufgrund von Denaturierung, die Enzyme an
Aktivitdt wieder verlieren. Fir das vorliegende zweistufige Reaktionssystem wurde die
Abhangigkeit der Aktivitdt der verwendeten Lipase von der Temperatur experimentell
ermittelt, indem die Reaktionen bei gleichen Anfangskonzentrationen von Monopamitin
(C Monopamitin = 0,4 mol/l) und Olsaure (C ¢isre = 2,1 mol/l), aber unterschiedlichen
Temperaturen durchgefiihrt wurden.

In Abbildung 4.3 ist die Reaktionsgeschwindigkeit iber der Reaktionstemperatur aufgetragen.
Die Enzymaktivitdt steigt bis zu einer Temperatur von 50°C und sinkt aufgrund der

Denaturierung des Enzyms bei einer Temperatur grof3er als 50°C sehr schnell.
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Abbildung 4.3: Temperaturabhangigkeit fir die Lipase aus Rhizopus Delemar

4.2.1.3 Nebenreaktionen

Acylwanderung

Die Acylwanderung bezeichnet eine Verschiebung einer Acylgruppe bei 2-Mono- bzw.
1,2-Diglyceriden an eine andere Position am Glycerid (1-Mono- bzw. 1,3-Diglyceride),
wodurch eine stabilere Form der Isomere entsteht. Diese Acylwanderung wird durch erhohte
Temperaturen und durch Saureeinflufd beguinstigt [Millgvist et a. 1996]. Bel den folgenden
reaktionskinetischen Untersuchungen konnte unter den gewdhiten Bedingungen eine
maximale Acylwanderung von ca. 5-10% der vorliegenden Mono- bzw. Diglyceridmenge
festgestellt werden. Eine Untersuchung der Kinetik der Acylwanderung erfolgt in der
vorliegenden Arbeit nicht, wird alerdings fir eine detailliertere Betrachtung des
Reaktionssystems empfohlen.

Die auftretenden Isomere werden im folgenden zu den entsprechenden Mono- bzw.

Diglyceriden zusammengefalit.
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Nebenprodukte
Aufgrund von Acylwanderung bzw. unerwiinschter Nebenreaktionen von konnen folgende
Nebenprodukte entstehen:

Erste Reaktionsstufe
1-Monopal mitin, aus 2-Monopalmitin

1,3-Dipamitin, aus 1,2-Dipalmitin bzw. aus 1-Monopa mitin mit Palmitinséure

Zweite Reaktionsstufe
1-Oleyl-3-palmitoylglycerin, aus 1-Oleyl-2-pa mitoylglycerin bzw. aus
1-Monopalmitin mit Olsiure
1,2-Palmitoyl -3-oleylglycerin, aus 1-Oleyl-2-pamitoylglycerin mit Palmitinsaure
bzw. aus 1,2-Dipalmitin mit Olsiure

Tripalmitin, aus 1,2-Dipalmitin bzw. 2-Monopal mitin mit Palmitinséure

Zur kinetischen Untersuchung der Nebenproduktbildung wére eine Herstellung der
entsprechenden Substanzen notwendig, da diese kommerziell nicht erhdtlich sind. Die
Synthese dler bendtigten Stoffe stellt allerdings einen erheblichen Aufwand dar, so dal3 eine
kinetische Untersuchung der Nebenproduktbildung in dieser Arbeit nicht erfolgt.

Die durch Nebenreaktion auftretenden Mono-, Di- und Triglyceride werden in den weiteren
Ausfihrungen der reaktionskinetischen Untersuchungen der 1,3-Oleyl-2-pylmitoylglycerin-
Synthese entsprechend zusammen-gefaldt betrachtet.

4.2.2 Reaktionskinetische Unter suchungen der 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin-Synthese

Im Folgenden werden die Reaktionen der einzelnen Teilschritte (Abbildungen 4.1 und 4.2)
hinsichtlich ihrer Kinetik genauer untersucht. Dazu werden be konstanter Enzym-
konzentration die Substratkonzentrationen zu Beginn der Reaktion variiert. Eine Variation der
Anfangsproduktkonzentrationen zur experimentellen Untersuchung von Produktinhibierungen
konnte nicht durchgefuhrt werden, da die Teilreaktionen der Folgereaktion 1.1 und 2
(Abbildung 4.1 bzw. 4.2) nicht isoliert betrachtet werden konnen. Ferner standen die

bendtigten Zwischenprodukte der Folgereaktionen nicht in den benétigten Mengen
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kommerziell zur Verfigung bzw. wéaren nur unter erheblichen Aufwand selbst herzustellen
gewesen.

Zur Bestimmung der experimentellen Anfangsreaktionsraten unter den gegebenen
Reaktionsbedingungen wird der Konzentrations-Zeit-Verlauf durch Probennahme, nebst
entsprechender Probenanalyse, zu definierten Reaktionszeiten aufgezeichnet. Um die
experimentelle Reaktionsrate zu Beginn der Reaktion (t=0) zu bestimmen werden die
Messdaten durch eine analytische Funktion approximiert (TableCurve 2D, AISN Software
Incorporated), die den zeitlichen Verlauf der Reaktion beschreibt und nachfolgend deren
Ableitung zum Zeitpunkt t=0 berechnet. In Abbildung 4.4 sind beispielhaft Messdaten mit der
analytischen Approximationsfunktion verglichen.
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Reaktionszeit [h]

Abbildung 4.4: Ermittlung der experimentellen Anfangsreaktionsrate
(Punkte: Mef3daten; Linie: analytische Funktion c=f(t) )
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4.2.2.1 Hydrolytische Abspaltung der Palmitinsdure von Tripalmitin (Reaktion 1.1)

Hinreaktion

Zur Untersuchung des Einflusses der Substratkonzentrationen auf die Anfangsreaktionsraten
des Tripalmitinabbaus werden in der Studienarbeit von Frei [Frei 2000] Versuche bei sonst
konstanten Bedingungen unter Variation der Konzentrationen von Tripalmitin und Wasser
durchgeftihrt. Tabelle 4.1 fafdt die Versuchsbedingungen zusammen:

Tabelle4.1: Versuchsbedingungen zur Untersuchung der Hinreaktion (Reaktion 1.1)

Komponente Konzentration
Temperatur 50°C
immobilisierte Lipase (ay = 0,43) 749l

Ethanol (ay = 0,43) 0 mol/l
Tripalmitin (ay = 0,43) 0-0,24 mol/l
Wasser (ay = 0,43) 0-1,85moal/l

Abbildung 4.5 zeigt die Anfangsreaktionsraten des Tripalmitinabbaus in Abhangigkeit von
der Tripalmitinkonzentration bei einer konstanten Wasserkonzentration von 0,93 mol/I.
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r Tripalmitin [mOI /1 h]
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O T T T T
0 0,05 0,1 0,15 0,2 0,25

c Tripalmitin [mOI /I]
Abbildung 4.5: Abhangigkeit der Anfangsreaktionsrate des Tripal mitinabbaus von der
Tripalmitinkonzentration [Frei 2000]

( € wasser = 0,93 mal/l; € ethanot = 0 Mol/l; € jmmobitisat = 7 /1)
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Zuerst steigt die Reaktionsrate des Tripamitinabbaus mit zunehmender Tripalmitin-
konzentration bis zu einem Wert von € tipamiin = 0,12 mol/l, und nimmt dann mit weiter
steigender Tripalmitinkonzentration aufgrund einer Substrattiberschulthemmung schnell ab.
Aufgrund von Emulsionsbildung bel Tripal mitinkonzentrationen grof3er as 0,24 mol/l werden
keine hoheren Konzentrationen eingestellt.

Abbildung 4.6 zeigt die Anfangsreaktionsraten des Tripalmitinabbaus in Abhangigkeit von

der Wasserkonzentration bei einer konstanten Tripal mitinkonzentration von 0,12 mol/l.
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Abbildung 4.6: Abhangigkeit der Anfangsreaktionsrate des Tripalmitinabbaus von der
Wasserkonzentration [Frei 2000]

( € Tripamitin = 0,12 Mol/l; € ethanat = 0 MOI/I; C jmmobitise = 7 9/1)

Analog zur Variation der Tripamitinkonzentration nimmt auch bel steigender
Wasserkonzentration zuerst die Anfangsreaktionsrate des Tripalmitinabbaus bis zu einem
Wert von € waser = 0,83 mol/l zu und nimmt dann aber, im Vergleich zur Abhéngigkeit von
der Tripamitinkonzentration, bel weiter zunehmender Wasserkonzentration wesentlich
langsamer ab. Aufgrund von Emulsionsbildung bei Wasserkonzentrationen grofer als 2 mol/I

werden keine h6heren Konzentrationen eingestel|t.
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Ruckreaktion

Zur Untersuchung des Einflusses der Produktkonzentrationen auf die Anfangsreaktionsraten
des Monopalmitinabbaus werden Versuche bel konstanten Bedingungen unter Variation der
Konzentrationen von Monopamitin und Palmitinsaure durchgefiinrt, Tabelle 4.2 faldt die

V ersuchsbedingungen zusammen:

Tabelle 4.2: Versuchsbedingungen zur Untersuchung der Ruickreaktion (Reaktion 1.1)

Komponente Konzentration
Temperatur 50°C
immobilisierte Lipase (ay = 0,43) 749l

Ethanol (ay = 0,43) 0 mol/I
Monopalmitin (ay = 0,43) 0-0,978 mal/l
Palmitinsaure (aw = 0,43) 0-12,470 mol/l

Abbildung 4.7 zeigt die Anfangsreaktionsraten des Monopal mitinabbaus in Abhéngigkeit von
der Palmitinsdurekonzentration bei ener konstanten Monopamitinkonzentration von
0,12 mol/I.
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Abbildung 4.7: Abhangigkeit der Anfangsreaktionsrate des Monopal mitinabbaus von der
Palmitinsaurekonzentration [Frei 2000]

(c 2-Monopalmitin = 0,12 mol/l; € Ethanat = 0 MOI/I; C jmmobilist = 7 /1)



Zuerst steigt die Reaktionsrate des Monopamitinabbaus mit zunehmender Palmitinsdure-
konzentration bis zu einem Wert von etwa C pamitinaure = 0,49 mol/I, und strebt dann mit weiter
steigender Palmitinsdurekonzentration einem konstanten Wert zu.

Abbildung 4.8 zeigt die Anfangsreaktionsraten des Monopal mitinabbaus in Abhangigkeit von
der 2-Monopamitinkonzentration bei einer konstanten Palmitinsdurekonzentration von
0,49 mol/l.
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Abbildung 4.8: Abhéngigkeit der Anfangsreaktionsrate des M onopal mitinabbaus von der
Monopa mitinkonzentration [Frei 2000]

( C pamitinsaure = 0,49 MOl/I; C gthanol = 0 MOl/I; C jmmoilisa = 7 g/I )

Analog zur Variation der Palmitinsdurekonzentration nimmt auch bei steigender Mono-
pa mitinkonzentration die Anfangsreaktionsrate des Monopal mitinabbaus bis zu eéinem Wert

VON C monopamitin = 0, 49 mol/| stetig zu strebt dann einem maximalen Wert zu.



45

Gleichgewicht

Bel entsprechend langen Reaktionszeiten stellt sich bel gegebenen Reaktionsbedingungen fir
Reaktion 1.1 (Abbildung 4.1) ein Gleichgewicht zwischen Hin- und Rulckreaktionen ein. Zur
Ermittlung der Gleichgewichtskonstanten der beiden Teilreaktionen wird eine Reaktion mit
definierten Reaktionsbedingungen zu Beginn solange durchgefihrt, bis sich keine mef3baren
Konzentrationsdnderungen mehr ergeben. Tabelle 4.3 zeigt die Reaktionsbedingungen zu
Beginn der Reaktion:

Tabelle 4.3: Versuchsbedingungen zur Bestimmung der Gleichgewichtskonstanten (Reaktion 1.1)

Komponente Konzentration
Temperatur 50°C
immobilisierte Lipase (aw = 0,43) 79/l

Ethanol (ay = 0,43) 0 mol/l
Tripalmitin (ay = 0,43) 0,12 mol/l
Wasser (ay = 0,43) 0,86 moal/l

Die Gleichgewichtskonstante der ersten Teilreaktion der Reaktion 1.1 (K 1) Strebt gegen ¥ ,
weshalb die Hydrolyse von Tripamitin alsirreversibel angenommen werden kann.

Fur die zweite Teilreaktion der Reaktion 1.1 ergibt sich eine Gleichgewichtskonstante von
K eq2=1,127.

4.2.2.2 Veresterungder freien Palmitinsdure mit Ethanol (Reaktion 1.2)

Durch Zugabe von Ethanol kann die freigesetzte Palmitinsaure in einer Parallelreaktion zur
Reaktion 1.1 durch die Lipase zu Palmitinsdureethylester umgesetzt (Reaktion 1.2) werden,
wodurch das Gleichgewicht der Reaktion 1.1 auf Seiten der Produkte verschoben wird
(Abbildung 4.1).

Des weiteren kann durch vollsténdige Veresterung der Palmitinsdure mit Ethanol in der ersten
Reaktionsstufe die ansonsten eintretende Rickreaktion von Palmitinsdure mit Monopalmitin
zu Di- bzw. Tripalmitin verhindert werden.
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Hinreaktion

Zur Untersuchung des Einflusses der Konzentrationen auf die Anfangsreaktionsraten der
Palmitinsaureveresterung werden Versuche bei konstanten Bedingungen unter Variation der
Konzentrationen von Ethanol und Palmitinsaure durchgefihrt [Frel 2000], Tabelle 4.4 falit die

V ersuchsbedingungen zusammen:

Tabelle 4.4: Versuchsbedingungen zur Untersuchung der Hinreaktion (Reaktion 1.2)

Komponente Konzentration
Temperatur 50°C
immobilisierte Lipase (ay = 0,43) 749l

Ethanol (ay = 0,43) 0-1,83moal/l
Palmitinsaure (ayw = 0,43) 0-0,95 mol/l

Abbildung 4.9 zeigt die Anfangsreaktionsraten der Palmitinsaureveresterung in Abhangigkeit
von der Ethanolkonzentration bei einer konstanten Pal mitinsaurekonzentration von 0,23 mol/I.
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Abbildung 4.9: Abhéngigkeit der Anfangsreaktionsrate der Palmitinsdureveresterung von der
Ethanolkonzentration [Frei 2000]

( C pamitinsaure = 0,23 Mol/l; € jmmoilisat = 7 g/I )
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Zuerst steigt die Reaktionsrate der Palmitinsaureveresterung mit zunehmender Ethanol-
konzentration bis zu einem Wert von C gana = 0,47 mol/l, und nimmt dann mit weiter
steigender Ethanolkonzentration schnell wieder ab. Die Anfangsreaktionsrate erreicht aber
auch bei hoheren Pamitinsdurekonzentrationen den Wert Null nicht mehr. Fir die
Veresterung von Pamitinsdure mit Ethanol durch Lipase von Mucor miehel zeigten
Chulalaksananukul et al. [Chulalaksananukul et al. 1990]. ein dhnliches Verhalten und
postulierten eine Dead-End-Inhibierung durch Ethanol. Unter einer Dead-End-Inhibierung
verstehen Chulalaksananukul et al. [Chulalaksananukul et al. 1990] die Bildung eines
irreversiblen Komplexes zwischen Ethanol und dem Enzym.

Abbildung 4.10 zeigt die Anfangsreaktionsraten der Palmitinsdureveresterung in
Abhangigkeit von der Palmitinsaurekonzentration bel einer konstanten Ethanolkonzentration

von 0,49 mol/l.
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Abbildung 4.10: Abhangigkeit der Anfangsreaktionsrate der Palmitinsaureveresterung von
der Palmitinsaurekonzentration [Frei 2000]

(€ Ethana = 0,49 mol/l; € jmmobitisat = 7 9/ )

Bel steigender Palmitinsdurekonzentration nimmt die Anfangsreaktionsrate der Palmitin-
saureveresterung bis zu einem Wert von C pamitinsaure = 0, 73 mol/l zu und bleibt bei weiter

zunehmender Pal mitinsaurekonzentration konstant.
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Ruckreaktion

Zur Untersuchung des Einflusses der Konzentrationen auf die Anfangsreaktionsraten der
Hydrolyse von Palmitinsdureethylester werden Versuche bei konstanten Bedingungen unter
Variation der Konzentrationen von Palmitinsaureethylester und Wasser durchgefihrt
[Frei 2000]. Tabelle 4.5 falt die Versuchsbedingungen zusammen:

Tabelle 4.5: Versuchsbedingungen zur Untersuchung der Rickreaktion (Reaktion 1.2)

Komponente Konzentration
Temperatur 50°C
immobilisierte Lipase (ay = 0,43) 749l
Palmitinsaureethylester (ay = 0,43) 0-0,51 mol/l
Wasser (ay = 0,43) 0-0,97 mol/l

Unter den in Tabelle 4.5 aufgefiihrten Versuchsbedingungen stellten sich keine messbaren
Verénderungen der Startkonzentration des Substrats Pal mitinsaureethylester. Deshalb wird im
folgenden die Reaktion 1.2 als irreversible Veresterung von Palmitinsdure und Ethanol zu
Palmitinsaureethylester und Wasser betrachtet.

4.2.2.3 Einflul des Ethanols auf die Palmitinsdur eabspaltung

Reaktion 1.1 und Reaktion 1.2 laufen im ersten Teilschritt der 1,3-Oleyl-2-pylmitoylglycerin-
Synthese parallel ab (Abbildung 4.1). Aufgrund der Dead-End-Inhibierung durch Ethanol bei
der Palmitinsdureveresterung wird im folgenden der Einflufd der Ethanolkonzentration auf die
Palmitinsaureabspaltung (Reaktion 1.1) untersucht [Frei 2000], Tabelle 4.6 zeigt die
V ersuchsbedingungen.
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Tabelle4.6: Versuchsbedingungen zur Untersuchung des Ethanoleinflusses auf die

Pal mitinsaureabspal tung
Komponente Konzentration
Temperatur 50°C
immobilisierte Lipase (ay = 0,43) 79/l
Ethanol (ay = 0,43) 0-3,62 mol/l
Tripalmitin (ay = 0,43) 0-0,24 mol/l
Woasser (ay = 0,43) 0,92 mal/l

Abbildung 4.11 zeigt die Anfangsreaktionsraten der Palmitinsaureabspaltung in Abhangigkeit
von der Ethanolkonzentration bei einer konstanten Tripa mitinkonzentration von 0,12 mol/|

und einer konstanten Wasserkonzentration von 0,92 mol/I.
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0,06 -

0,04 -

r Tripalmitin [m0| /1 h]
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Abbildung 4.11: Abhangigkeit der Anfangsreaktionsrate der Palmitinsaureabspaltung von der
Ethanolkonzentration [Frei 2000]
( C Tripamitin = 0,12 Mol/l; C wasser = 0,92 Mol/l; € immoilisae = 7 9/1)

Aufgrund der Dead-End-Inhibierung des Ethanols sinkt bei steigender Ethanolkonzentration
die Anfangsreaktionsrate der Palmitinsaureabspaltung sehr schnell ab und erreicht bei einer
Ethanolkonzentration von 3,62 mol/l den Wert Null (kein Tripalmitinumsatz).
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Abbildung 4.12 zeigt die Anfangsreaktionsraten der Palmitinsaureabspaltung in Abhangigkeit

von der Tripalmitinkonzentration fir verschiedene Ethanolkonzentrationen bei einer

konstanten Wasserkonzentration von 0,92 mol/l.

r Tripalmitin [mOI /1 h]

0,1
¢ 0Omoal /I
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Abbildung 4.12: Abhangigkeit der Anfangsreaktionsrate der Palmitinsaureabspaltung von der

Tripalmitinkonzentration fir verschiedene Ethanolkonzentrationen
[Frei 2000] (C wasser = 0,92 mol/l; € jmmobitisat = 7 9/1)

Es wird deutlich, dal3 der Einflul3 der Dead-End-Inhibierung des Ethanols lediglich von der

Ethanolkonzentration abhéngt. Dieser Einflul3 kann durch héhere Tripal mitinkonzentrationen

— Ausnutzung des Konkurrenzverhaltens der Molekile um das aktive Zentrum — nicht

abgeschwacht werden.

Im Hinblick auf die nachfolgende Veresterung von Monopamitin zu 1,3-Oleyl-2-

palmitoylglycerin ist von einem Einflul3 des Ethanols auf diese Reaktion mit gleicher

Auswirkung auszugehen. Deshalb ist eine mdglichst vollstandige Ethanolabtrennung vor
dieser zweiten Reaktionsstufe notwendig (Kapitel 4.4 bzw. 5.2).
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4.2.2.4 Veresterung von Monopalmitin zu 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin (Reaktion 2)

Hinreaktion

Zur Untersuchung des Einflusses der Substratkonzentrationen auf die Anfangsreaktionsraten
der Monopal mitinveresterung werden Versuche bei konstanten Bedingungen unter Variation
der Konzentrationen von Monopamitin und Olsiure durchgefiinrt. Tabelle 4.7 zeigt die

V ersuchsbedingungen:

Tabelle4.7: Versuchsbedingungen zur Untersuchung der Hinreaktion (Reaktion 2)

Komponente Konzentration
Temperatur 50°C
immobilisierte Lipase (ay = 0,43) 11 g/l
Monopamitin (ay = 0,43) 0-0,77 mol/l
Olsaure (ay = 0,43) 0-2,52mol/l

Abbildung 4.13 zeigt die Anfangsreaktionsraten der Monopamitinveresterung in
Abhangigkeit von der Monopal mitinkonzentration bei einer konstanten Olsaurekonzentration

von 1,7 mol/l.
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Abbildung 4.13: Abhéngigkeit der Anfangsreaktionsrate der Monopal mitinveresterung von
der Monopa mitinkonzentration (C oisare = 1,7 Mol/l; € jmmobitisa = 11 9/l )
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Die Anfangsreaktionsrate der Monopa mitinveresterung nimmt mit steigender Monopal mitin-
konzentration bis zu einem Wert von € monopamitin = 0,52 mol/l deutlich zu, um dann einen
konstanten Wert anzunehmen.

Abbildung 4.14 zeigt die Anfangsreaktionsraten der Monopa mitinveresterung in
Abhangigkeit von der Olsaurekonzentration bei einer konstanten Monopal mitinkonzentration

von 0,52 mol/I.

0,8

0,6 -

04 R

' Monopalmitin [mol /1 h]

0,2 1

O T T T T T
0 05 1 15 2 25 3

C olsure [mOI /I]

Abbildung 4.14. Abhangigkeit der Anfangsreaktionsrate der Monopal mitinveresterung von
der Olsaurekonzentration (C monopamitin = 0,52 MOl/l; € immobitisat = 11 g/l )

Die Anfangsreaktionsrate der Monopamitinveresterung nimmt mit steigender Olsaure-
konzentration bis zu einem Wert von ¢ ¢isare = 1,71 mol/I deutlich zu, bel weiter zunehmender

Olsaurekonzentration steigt die Reaktionsrate kaum mehr.
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Ruckreaktion
Zur Untersuchung des Einflusses der Produktkonzentrationen auf die Anfangsreaktionsraten

der Ruckreaktion von 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin werden Versuche bel konstanten
Bedingungen unter Variation der Konzentrationen von 1,3-Oleyl-2-pamitoylglycerin und
Wasser durchgefiihrt. Tabelle 4.8 zeigt die V ersuchsbedingungen:

Tabelle 4.8: Versuchsbedingungen zur Untersuchung der Rickreaktion (Reaktion 2)

Komponente Konzentration
Temperatur 50°C
immobilisierte Lipase (ay = 0,43) 11 g/l
1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin (ay = 0,43) 0-1,0mal/l
Wasser (ay = 0,43) 0—-2,4moal/l

Abbildung 4.15 zeigt die Anfangsreaktionsraten der RuUckreaktion von 1,3-Oleyl-2-
palmitoylglycerin in Abhangigkeit von der Wasserkonzentration bel einer konstanten

Konzentration an 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin von 0,6 mol/I.
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Abbildung 4.15: Abhangigkeit der Anfangsreaktionsrate der Ruckreaktion von 1,3-Oleyl-2-
palmitoylglycerin von der Wasserkonzentration

(c 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin = 0,6 mol/l; € immonitisat = 11 9/1)
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Die Anfangsreaktionsrate der Ruckreaktion von 1,3-Oleyl-2-pamitoylglycerin nimmt mit
steigender Wasserkonzentration bis zu einem Wert von € waser = 0,6 mol/l zuerst deutlich zu,
und steigt bel weiter zunehmender Wasserkonzentration wesentlich langsamer an. Aufgrund
von Emulsionsbildung werden Wasserkonzentrationen grofer als 2,4 mol/l nicht eingestellt.

Abbildung 4.16 zeigt die Anfangsreaktionsraten der RuUckreaktion von 1,3-Oleyl-2-
palmitoylglycerin in Abhangigkeit von der 1,3-Oleyl-2-pamitoylglycerinkonzentration bei

einer konstanten Wasserkonzentration von 2,0 mol/I.
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Abbildung 4.16: Abhangigkeit der Anfangsreaktionsrate der Ruckreaktion von 1,3-Oleyl-2-
palmitoylglycerin von der 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerinkonzentration
(C wasser = 0,52 mol/l; € jmmobilisat = 11 g/|)

Die Anfangsreaktionsrate der RUckreaktion von 1,3-Oleyl-2-pylmitoylglycerin nimmt mit
steigender 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerinkonzentration zu. Aufgrund von Emulsionsbildung
werden Konzentrationen an 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin gréfRer as 1,0 mol/l nicht
eingestellt.
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Gleichgewicht

Bel entsprechend langen Reaktionszeiten stellt sich bel gegebenen Reaktionsbedingungen fir
Reaktion 2 (Abbildung 4.2) ein Gleichgewicht zwischen Hin- und Ruckreaktionen ein. Zur
Ermittlung der Gleichgewichtskonstanten der beiden Teilreaktionen wird eine Reaktion mit
definierten Reaktionsbedingungen zu Beginn solange durchgefihrt, bis sich keine mef3baren
Konzentrationsdnderungen mehr ergeben. Tabelle 4.9 zeigt die Reaktionsbedingungen zu
Beginn der Reaktion:

Tabelle 4.9: Versuchsbedingungen zur Bestimmung der Gleichgewichtskonstanten (Reaktion 2)

Komponente Konzentration
Temperatur 50°C
immobilisierte Lipase (aw = 0,43) 119/l
Monopalmitin (ay = 0,43) 0,53 moal/l
Olsaure (ay = 0,43) 1,7 mol/l

Fir die erste Teilreaktion der Reaktion 2 ergibt sich eine Gleichgewichtskonstante K 4 von
0,035 und fur die zweite Teilreaktion eine Gleichgewichtskonstante K s von 0,110.
Aufgrund der Gleichgewichtslage ist eine Abtrennung des Wassers wéhrend der Reaktion
eine sinnvolle Methode das Gleichgewicht zugunsten der Produkte zu verschieben. Dabei ist
allerdings auf einen notwendigen Restgehalt an Wasser zu achten, da Enzyme bzw. Lipasenin

organischen Medien einen definierten Wassergehalt benttigen (Kapitel 3.4.1).

4.2.3 Einflul3 der Porendiffusion auf die Reaktionsgeschwindigkeit

Die vom Industriepartner Loders Croklaan (Niederlande) zur Verfligung gestellt Lipase ist
bereits auf pordsem Tragermaterial immobilisiert. Es besteht die Gefahr, dal3 die in Kapitel
4.2.2 ermittelten Reaktionsraten bzw. Konzentrations-Zeit-Verlaufe durch Diffusions-
limitierung (Porendiffusion) beeinflufd sind. Deshalb wird mit Hilfe des modifizierten Thiele-
Modulus F~ - auch bekannt als Weisz-Modulus — abgeschétzt, ob die Raten der
Stoffumsetzung durch Porendiffusion beeinfluf3t sind.
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Der Weisz-Modulus wird wie folgt berechnet [Levenspiel 1999]:

2

2
L (4.1)
. Deff CO

QI-I-0

78

fur kugelformige Partikel ist Vp / Ap gleichzusetzen mit R / 3. Ist der Wert des Weisz-
ModulusF~ < 0,15, so liegt kein Porendiffusionseinfluld vor [Levenspiel 1999].

Zur Ermittlung, ob Porendiffusionseinfluld vorliegt, wird fir jede einzelne Teilreaktion r; der
Reaktionsschritte aus den experimentellen Ergebnissen der maximale Wert fir das Welsz-

Modulus ermittelt und in Tabelle 4.10 zusammengefalit:

Tabelle 4.10: Weisz-Modulus der Teilreaktionen r;

Reaktionsschritt Weisz-Modulus F~
Reaktion 1 (Kapitel 4.2.2.1)

Hinreaktion (ry) £0,13

Rickreaktion (rz) £0,02
Reaktion 2 (Kapitel 4.2.2.2)

Hinreaktion (r3) £0,02
Reaktion 3 (Kapitel 4.2.2.4)

Hinreaktion (r4) £0,14

Ruckreaktion (rs) £0,11

Aus Tabelle 4.10 ist ersichtlich, dal3 fir die experimentell ermittelten Reaktionsraten, im
Rahmen der eingestellten V ersuchsbedingungen, kein Porendiffusionseinfluf3 vorliegt.
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4.3 Reaktionsmodellierung

4.3.1 Modifiziertes Reaktionssystem

Aufgrund der experimentellen Ergebnisse aus Kapitel 4.2.2 vereinfacht sich das Reaktions-
system aus den Abbildungen 4.1 und 4.2 zu:

Reaktion 1.1
Lipase /Aceton Lipase/Aceton
. o + Hzo . C. + HZO .
Tripalmitin —_— 1,2 Dipalmitin z 2-Monopalmitin
1 + I +
Palmitinsdure Palmitinsaure

Reaktion 1.2

o Lipase/Aceton o

Palmitinsdure + Ethanol - » Palmitinsaureethylester + H,0O
3
Reaktion 2
Lipase/ Aceton Lipase/ Aceton

+ Olsdure 1-Oleyl- + Olsiure 1,3 Oleyl-2-

2-Monopalmitin —————® 2-palmitoyl-g————%  palmitoyl-
r

M4 glycerin 5 glycerin
+ +
H,0O H,0O

Abbildung 4.17: Modifiziertes Reaktionssystem der 1,3-Oleyl-2-pylmitoylglycerin-Synthese
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4.3.2 Reaktionsmodelleder einzelnen Teilreaktionen

Nagayama et al. [Nagayama et a. 1996] postulierten in ihren Untersuchungen zur
Veresterung von Fettsduren mit Alkoholen unter Verwendung der Lipase von Rhizopus
delemar einen Ping-Pong-Bi-Bi-Mechanismus mit Substrat- und Produktinhibierung.

In Abbildung 4.18 ist der von Nagayama et al. [Nagayama et al. 1996] vorgeschlagene
Mechanismus fir eine reversible Reaktion graphisch dargestellt [Cleland 1963, in Rizzi et al.
1992]:

N T

El (EA == FP) = (FB << EQ) E
B Q A P>

EB FQ FA EP

Abbildung 4.18: Graphische Darstellung des Ping-Pong-Bi-Bi-Mechanismuses mit Substrat
und Produktinhibierung

Die daraus abgeleitete Gleichung fur die Reaktionsrate der reversiblen Teilreaktion r;
(Abbildung 4.17) lautet [Cleland 1963, in Rizzi et al. 1992]:

ijvibgA] [B]- [P] [Q]g
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Fur die als irreversibel betrachteten Teilreaktionen r; (Abbildung 4.17) vereinfacht sich
Gleichung 4.2 entsprechend zu:

- v/ Al [e] (4_4)

A lel [ e (2 o) e P8

@

In der Tabelle 4.11 sind die Symbole A und B bzw. P und Q den Substraten bzw. Produkten
in den jeweiligen Teilreaktionen zugeordnet.

Tabelle4.11: Zuordnung der Substrate und Produkte der jeweiligen Teilreaktion

Teilreaktion r; A=a B P Q=q
r Tripalmitin Wasser -- --
ro Dipalmitin Wasser Monopa mitin Palmitinsdure
rs Palmitinsaure Ethanol -- --
ra 1- Oleyl-2-
M onopal mitin Olsaure pal mitoy! - Wasser
glycerin
s 1-Oleyl-2- 1,3 Oleyl-2-
palmitoyl- Olsaure pal mitoy! - Wasser
glycerin glycerin

Im Kapitel 4.2.2.3 konnte ein sehr starker Einflul3 des Ethanols auf die Umsetzung von
Tripalmitin nachgewiesen werden. Dieser Einflufd auf die betroffenen Teilreaktionen riund r;
ist zu berticksichtigen, weshalb die entsprechenden Reaktionsmodelle (Gleichungen 4.2 und
4.4) erweitert werden. Die Gleichung 4.4 fur die Teilreaktion r; ergibt sich dann wie folgt:

. V/'[A] [B] (4.5)

[A] [B]+K, [A]g A, [EtOH]O K [B]g 8], [EtOH]o

IEtOH ﬂ IEtOH ﬂ
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Der Nenner D (Gleichung 4.3)der Gleichung 4.2 fur die Teilreaktion r; lautet dann:

D= Vb[A] [B]+v K [A]g{ [A] [EtOH]O #VPK [B]g‘{ [B] [EtOH]o

IEtOH ﬂ IEtOH ﬂ

K

eq,

[Q]é LQ] [EtOH]O v/ KQ[P]EP{ [P, [EtOH]o

IQ IEtOH Q IEtOH ﬂ

(4.6)

i KQ A1+ e o

|

[B] Pl+ 2[4 o]

Q

4.3.3 Parameteridentifikation und Modellvalidierung

Zur ldentifikation der Parameter der Gleichungen 4.2 bis 4.6 werden die Konzentrations-Zeit-
Verléufe der reaktionskinetischen Untersuchungen in Kapitel 4.2.2 verwendet. Die Schétzung
der kinetischen Parameter erfolgt mit Hilfe des Simulated Annealing — V erfahrens (OptDesX;
design synthesis, USA) durch Minimierung des Fehlerquadrates zwischen gemessenen und
berechneten Konzentrations-Zeit-Verlaufen (ACSL; Mitchell & Gauthier, USA).
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4.3.3.1 Moddlparameter der Hydrolysevon Tripalmitin

Basierend auf den experimentellen Ergebnissen aus Kapited 4.2.2.1 werden die
Modellparameter der Gleichungen 4.2 und 4.4 fir die Teilreaktionen r; und r, durch obig
beschriebene Methode geschétzt. Die Ergebnisse der Parameteridentifikation sind in Tabelle
4.12 zusammengefasst:

Tabelle4.12: Modellparameter der Teilreaktionenr; und r,

Teilreaktion r; Parameter Wert
r A 5,67 mol/lh
Ka 5,67 mol/l
Kia 0,017 mol/l
Keg 8,54 mol/l
Kis 15,54 mol/l
r A 11,81 mol/lh
VA 15,13 mol/lh
Ka 17,83 mol/l
Kia 1,07 mol/l
Keg 8,54 mal/l
Kis 15,54 mol/I
Kp 81,72 mol/l
Kip 0,187 mol/l
Ko 5,13 mol/l
Kio 1,29 mol/I
Kia 8123 mol/l  *)
Kig 3387 mol/l  *)
K gp 1137 mol/l  *)
K a0 8229 mal/l  *)
Keg2 1,127

*) diese Inhibierungskonstanten sind aufgrund ihrer Gréf3e vernachl assigbar
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4.3.3.2 Moddlparameter der Palmitinsiur ever ester ung

Basierend auf den experimentellen Ergebnissen aus Kapited 4.2.2.2 werden die
Modellparameter der Gleichung 4.4 fir die Teilreaktion r3 durch obig beschriebene Methode
der Parameteridentifikation ermittelt. In Tabelle 4.13 sind die numerisch bestimmten

Modellparameter angegeben:

Tabelle 4.13: Modellparameter der Teilreaktion rs

Teilreaktion r; Parameter Wert

r3 st 23,40 mol/lh
Ka 5,08 mol/I
Kia 1,78 mol/l
Kg 92,26 mol/l
Kis 0,041 mol/l

4.3.3.3 Modéllparameter des Ethanoleinflusses auf die Hydrolyse von Tripalmitin

Basierend auf den experimentellen Ergebnissen aus Kapitel 4.2.2.3 wird der Modellparameter
fUr den Ethanoleinflufd in den Gleichungen 4.5 und 4.6 fir die Teilreaktionen r; und r, durch
obig beschriebene Methode der Parameteridentifikation ermittelt, in Tabelle 4.14 sind die
M odellparameter angegeben:

Tabelle4.14: Modellparameter des Ethanoleinflusses auf die Teilreaktionen r,und r;,

Teilreaktion r; Parameter Wert
r und I K |EtOH 0,310 mol/I
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4.3.3.4 Moddlparameter der Veresterung von Monopalmitin

Basierend auf den experimentellen Ergebnissen aus Kapited 4.2.2.4 werden die
Modellparameter der Gleichung 4.2 fur die Teilreaktionen r, und rs durch obig beschriebene
Methode der Parameteridentifikation ermittelt. In den Tabellen 4.15 und 4.16 sind die
Parameter der Reaktionsmodelle angegeben:

Tabelle 4.15: Modellparameter der Teilreaktionenr,

Teilreaktion r; Parameter Wert

rs A 245,7 mol/lh
VP 40,92 mol/lh
Ka 106,3 mol/I
Kia 921,7 mol/l  *)
Kg 373,0 mal/l
K s 103,7 mol/l
Kp 80,62 mol/l
Kip 649,5mol/l  *)
Ko 43,12 mol/l
Ko 124,4 mol/|
Kia 9667 mol/l  *)
Kig 3509 mol/l  *)
K gp 7763 mol/l  *)
K ao 1389 mol/l  *)
Keqa 0,035

*) diese Inhibierungskonstanten sind aufgrund ihrer Gréf3e vernachl dssigbar
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Tabelle 4.16: Modellparameter der Teilreaktionen rs

Teilreaktion r; Parameter Wert

rg st 110,0 mol/lh
VP 98,53 mol/lh
Ka 80,62 mol/l
Kia 649,5mol/l  *)
Keg 373,0 mol/l
Kig 103,7 mol/l
Kp 1227 mol/l  *)
Kip 397,6 mol/l  *)
Ko 43,12 mol/I
Ko 124,4 mol/|
Kia 9358 mol/l ~ *)
Kig 3509 mol/l  *)
K gp 979 mol/| *)
K a0 3131 mol/l  *)
Kegs 0,110

*) diese Inhibierungskonstanten sind aufgrund ihrer Gréf3e vernachl assigbar
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4.3.3.5 Evaluierung des Reaktionsmodells

Zum Abschlul3 der Reaktionsmodellierung erfolgt zur Evaluierung des Modells aller
Reaktionen ein Vergleich zwischen Modell und Experiment. Dazu werden in einem Paritéts-
diagramm die durch das Reaktionsmodell errechneten Konzentrationen Uber den
experimentell ermittelten Konzentrationen fur alle Gbereinstimmenden Reaktionszeitpunkte
aufgetragen.

Abbildung 4.19 zeigt das Paritéatsdiagramm fir das Reaktionsmodell unter Verwendung der in
den Kapiteln 4.3.3.1 bis 4.3.3.4 identifizierten Modellparameter:
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Abbildung 4.19: Modellvalidierung mittels Paritatsdiagramm
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Des weiteren werden zur Bewertung des parametrierten Reaktionsmodells die Residuen

(Abweichung der Werte) zwischen Experiment und Modell berechnet:

Residuum = C experiment — C modet  [Mol/1] (4.7)

Abbildung 4.20 zeigt die Residuen zwischen den berechneten Werten und den Mefl3werten.
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Abbildung 4.20: Residuen der Konzentrationswerte von Modell und Experiment

Sowohl aus Abbildung 4.19 als auch aus Abbildung 4.20 ist eine sehr gute Ubereinstimmung
zwischen den errechneten Konzentrationen aus dem Reaktionsmodell und den experimentell

ermittelten Konzentrationen ersichtlich.

Somit steht ein aussagekréftiges Reaktionsmodell zur Beschreibung der chemischen
Vorgénge der Umesterung von Tripamitin zu 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin mit Hilfe der
Lipase von Rhizopus delemar zur Verflgung. In Kapitel 7 wird - gestiitzt auf dieses Modell -
ein Reaktormodell fur jede Reaktionsstufe zur dynamischen Modellierung und Simulation der
1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin-Synthese aufgestellt. Diese Reaktormodelle dienen der
Beschreibung der Ergebnisse aus der Miniplant, aber vielmehr liegt ihr wesentlicher Nutzen

im Scale-up der Versuchsanlage und in der Auslegung der Reaktoren.
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4.4 Kontinuierliches Verfahren zur 1,3-Oley-2-palmitoylglycerin-Synthese

Die reaktionstechnischen Untersuchungen der 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin-Synthese
(Kapitel 4.2) haben gezeigt, dal’ die Reaktionen der Hydrolyse von Tripalmitin und der
Veresterung von Monopamitin bel einer Reaktionstemperatur von 50°C am Temperatur-
optimum ablaufen. Die angestrebte Gleichgewichtsverschiebung der Reaktion 1.1 in der
ersten Reaktionsstufe durch Veresterung der freigesetzten Palmitinsaure mit Ethanol
(Reaktion 1.2) wird vor alem dadurch erreicht, dal} diese Reaktion nahezu irreversibel
verlauft. Allerdings hat das Ethanol eine stark inhibierende Wirkung auf die eingesetzte
Lipase. Da in der nachfolgenden zweiten Reaktionsstufe dieselbe Lipase eingesetzt wird, ist
eine Abtrennung des Uberschiissigen Ethanols erforderlich. Des weitern hat sich gezeigt, dal3
im Optimum der Reaktion das Niveau der Konzentration an Monopamitin in der zweiten
Reaktionsstufe (Reaktion 2) deutlich Uber dem Konzentrationsniveau in der ersten
Reaktionsstufe liegt. Deshalb ist eine Aufkonzentrierung zwischen der ersten und zweiten
Reaktionsstufe notwendig. Die Gleichgewichtsdage der Reaktion 2 in der zweiten
Reaktionsstufe zu ungunsten der Produkte erfordert eine Abtrennung des Reaktionswassers
wéhrend der Reaktion. Dabel ist allerdings eine vollsténdige Abtrennung des Wassers zu
vermeiden, da ansonsten die Lipase inaktiviert wird.

Ausgehend von diesen Ergebnissen wird ein Schema fir einen kontinuierlichen Prozef3
erarbeitet. Abbildung 4.21 zeigt das Blockschaltbild des Verfahrens unter Vernachl&ssigung

von Nebenprodukten und Produkten bei unvollstandiger Umsetzung.
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Tripalmiti .
Wasser L osungsmittel :
Ethanol Aceton

Aceton, Ethanol

Reakti onswasser

Olsaure
Festbett-
reaktor |
Festbettreaktor
Aceton (Wasser) mit integrierter
M onopalmitin Pervapor ation
Palmitinsdure
Pal mitinsdureethylester ¢
Aceton (Wasser)

1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin
Olsaure / Palmitinsiure
Pal mitinsdureethylester

Abbildung 4.21: Blockschaltbild des kontinuierlichen Verfahrens zur
1,3-Oley-2-palmitoylglycerin-Synthese

Das Substrat Tripamitin wird zusammen mit Wasser und Ethanol in Aceton geldst und einem
Festbettreaktor zugefiihrt. In dieser ersten Reaktionsstufe wird lipase-katalysiert Tripalmitin
mit Wasser zu Monopalmitin und Palmitinsaure, und die freigesetzte Pamitinsdure mit
Ethanol zu Palmitinsaureethylester und Wasser umgesetzt (Resktion 1.1 und 1.2).
Anschlief3end wird, unter Wasserrtickhaltung, in einer Pervaporationsstufe durch Aceton-
abtrennung der Produktstrom des ersten Reaktors aufkonzentriert, und gleichzeitig das
Uberschiissige Ethanol abgetrennt. Dabei ist darauf zu achten, dal3 ein bestimmter Restgehalt
an Aceton im Produktstrom verbleibt, da ansonsten aufgrund der Schmelzpunkte der
Komponenten (Tabelle 3.5) die Anlage verblockt. Der abgetrennte Permeatstrom an Aceton
und Ethanol wird wiederverwendet.

Der aufkonzentrierte Produktstrom wird mit Olsidure vermischt und der 2zweiten
Reaktionsstufe, einem Festbettreaktor mit integrierter Pervaporation, als Substratstrom
zugefihrt. In diesem Membran-Festbettreaktor wird das Monopamitin aus der ersten
Reaktionsstufe mit Olsiaure zum Endprodukt 1,3-Oleyl-2-paylmitoylglycerin und Wasser
verestert (Reaktion 2). Das entstehende Reaktionswasser wird wahrend der Reaktion durch
Pervaporation aus dem Reaktionsgemisch abgetrennt, so dal3 die Gleichgewichtslage der

Folgereaktion auf Seiten der Produkte verschoben wird.
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5 Stofftransportunter suchungen an Pervapor ationsmembranen

5.1 Versuchsaufbau

Die Kenntnis der Flul3 und Trennleistungen, die sich mit einem bestimmten Membran-/
Stoffsystem erzielen lassen, ist fur die Projektierung technischer Pervaporationsanlagen von
grundlegender Bedeutung. Am Anfang einer Entwicklung stehen daher immer Labor-
experimente, die der Ermittlung der Partialfliisse der permeierenden Komponenten in
Abhangigkeit von Feedzusammensetzung, Feedtemperatur und Permeatdruck dienen.

Dazu wurde von Penner [Penner 2000] im Rahmen einer Studienarbeit zur Charakterisierung
von Pervaporationsmembranen ein Versuchsaufbau (Abbildung 5.1) derart aufgebaut, daf3
stofftransportlimitierende Einflisse durch feedseitige Temperatur- und Konzentrations-
polarisationseffekte weitgehend ausgeschlossen werden. Die Auswirkungen dieser stark von
der Stromungsdynamik abhéngenden Effekte bedirfen im Hinblick auf die Auswahl eines
konkreten Modultyps einer gesonderten Untersuchung. Der experimentelle Teil der
vorliegenden Arbeit leistet ausschlieffdlich die Aufnahme der Membrancharakteristik
unabhangig von modul spezifischen Einfllssen.

Die Aufnahme der Membrancharakteristik sollte unter stationdren Betriebsbedingungen
beziiglich Feedzusammensetzung, Feedtemperatur und Permeatdruck erfolgen. Im Gegensatz
zur Temperatur- und Druckregelung, die relativ unproblematisch zu realisieren sind, gestaltet
sich die Einhatung einer konstanten Zusammensetzung des Feedgemisches deutlich

schwieriger.

Bei dem hier gewahlten Versuchsaufbau (Abbildung 5.1) wird deshalb genau die Menge an
reinem Aceton in die Testzelle nachdosiert, die Uber die Membran zur gleichen Zeit
verdampft. Wird die Gesamtmasse in der Testzelle durch die Nachdosierung von
Losungsmittel auf diese Weise konstant gehalten, so bleibt die Feedzusammensetzung
stationdr. Die Masse der Testzelleneinheit fungiert deshalb as RegelgroRe fur die
Acetondosierung. Ein Computer liest den Wert der Waage ein und fuhrt einen Soll/-
Istwertvergleich durch. Die Schlauchpumpe fir die Losungsmitteldosierung wird
eingeschaltet, sobald eine Unterschreitung des Sollwertes vorliegt. Auf die Verwendung einer
Schalthysterese wird mit Rucksicht auf die mdglichst prézise Einhaltung des Sollwertes
verzichtet (Zweipunktregelung). Die Auswertung eines Experiments erfolgt gravimetrisch,

dazu wird die Acetonvorlage vor und nach dem Versuch gewogen.
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Die Massendifferenz entspricht der wéhrend des Versuchszeitraumes pervaporierten
Acetonmenge. Mit Kenntnis der Membranfldche &% sich daraus der flachenbezogene
PermeatfluR, der sogenannte Flux [kg/m?y h] bestimmen.

0 =

Acetonvorlage

Schlauchpumpe

warm

Vakuumpumpe

X\
W|§ —>l%< Kondensatoren ) (- m
C kalt — u Abgas
b ¥

M embr anr eaktor

Permeat

K ondensat

Abbildung 5.1: RI-Flief3schema der Versuchsanlage
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5.2 Losemittelabtrennung durch Pervapor ation

Ausgehend von Tripalmitin wird im ersten Schritt Palmitinsdure von Tripalmitin abgespaltet,
dabel entsteht als Endprodukt 2-Monopalmitin. Im zweiten Schritt wird das entstandene
2-Monopal mitin mit Olsiure zu 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin verestert (Abbildungen 4.1 und
4.2). Der erste Reaktionsschritt findet im Losungsmittel Aceton statt, wahrend der zweite
Schritt idealerweise l6sungsmittelfrel erfolgen soll. Des weiteren haben die reaktions-
kinetischen Untersuchungen in Kapitel 4.2.2 gezeigt, dal3 fir den zweiten Schritt eine deutlich
hohere Konzentration an 2-Monopalmitin erforderlich ist, als die im ersten Schritt sinnvoller
weise erreicht wird. Deshalb ist zwischen dem ersten und zweiten Schritt eine Ldsemittel-
abtrennung notwendig.

Aus praktischen Gesichtspunkten ist allerdings eine vollstdndige Abtrennung des Lésungs-
mittels Aceton nicht sinnvoll, da die Schmelzpunkte der Stoffstromkomponenten (Tabelle
3.5) Uber dem Optimum der Reaktionstemperatur (Kapitel 4.2.1.2) liegen und somit eine

Verblockung der Anlage die Folge wére.

Als weitere sehr wesentliche Aspekte neben der Losemittelabtrennung sind die moglichst
weitgehende Abtrennung des Uberschiissigen Ethanols (Kapitel 4.2.2.3) und die Einhaltung
eines definierten Wassergehaltes (Kapitel 3.4.1) durch Wasserriickhaltung fir die nach-
folgende Reaktionsstufe zu beachten.

Zusammenfassend &3t sich das Trennproblem als Aufkonzentrierung bei gleichzeitiger
Ethanolabtrennung unter Rickhaltung von Wasser formulieren. Zur Bewdltigung dieser

komplexen Trennaufgabe wird ein Pervaporationsverfahren eingesetzt.
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52.1 Experimentelle Unter suchungen der L dsemittelabtrennung

5211 Membran

Zur Abtrennung des Losemittels Aceton vom Produktstrom des ersten Reaktors wird eine
Pervaporationsmembran von Sulzer Chemtech (Neunkirchen) mit der Bezeichnung Pervapo
1060 eingesetzt. Die Herstellerangaben zu dieser organophilen Membran der Tabelle 3.2 in
Kapitel 3.2.1 zu entnehmen, genauere Angaben beziglich Art und Aufbau der Membran
konnten beim Hersteller nicht erfragt werden. In Gesprachen mit Experten auf dem Gebiet der
Membrantrennverfahren konnte in Erfahrung gebracht werden, daf3 die aktive Trennschicht
der Membran vermutlich aus Polydimethylsiloxan (PDMS) besteht.

5212 Zusammensetzung des Feedstroms

Der Produktstrom nach der ersten Reaktionsstufe bzw. der Feedstrom des Membranmoduls
zur Losemittelabtrennung hat im Mittel folgende Zusammensetzung:

Tabelle5.1: Mittlere Feedzusammensetzung der Ldsemittel abtrennung [Penner 2000]

X [Mol. %] w [Gew. %]
Aceton 91,1 86,3
Ethanol 1,6 1,2
Wasser 51 15
Monopamitin 0,7 3,7
Dipamitin 0,1 0,6
Palmitinsaure 0,7 31
Palmitinsaureethylester 0,8 3.8

Da bel Stofftransportuntersuchungen mit anschlief3enden Stofftransportmodellierungen ein
derartiges Vielstoffsystem (7 Komponenten) eine Reihe von Problemen aufwirft, wird das
Feedgemisch durch ein bindres Modellgemisch aus Aceton und Olsdure untersucht. Bevor
alerdings mit der Stofftransportuntersuchung des Modellgemisches begonnen werden kann,
ist eine Uberpriifung der Ubereinstimmung von Feed- und Modellgemisch durchzufiihren.

Sowoh! die Uberpriifung der Ubereinstimmung von Feed- und Modellgemisch, als auch die
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Stofftransportuntersuchung des Modellgemisches wurden in der Studienarbeit von Penner

[Penner 2000] durchgefihrt.

5213 Experimentelle Stofftransportuntersuchungen zur L ésemittelabtrennung

Zur Charakterisierung des Membranverhaltens werden von Penner [Penner 2000] mit dem
Modellgemisch Aceton/Olsiure experimentelle Untersuchungen mit den in Tabelle 5.2

angegebenen V ersuchsbedingungen durchgefihrt:

Tabelle 5.2: Versuchsbedingungen zur Charakterisierung der Membran
PervapO 1060 fir die L 6semittel abtrennung

Parameter

Feedtemperatur 30-50°C
Permeatdruck 35 — 400 mbar
Acetonkonzentration 20— 100 Gew. %

Im Hinblick auf die nachfolgende Stofftransportmodellierung erfolgt die Aufnahme des
Stofffluldverhaltens von Aceton unter stationdren Betriebsbedingungen beziiglich Aceton-
konzentration, Feedtemperatur und Permeatdruck. Der maximale Mef¥fehler des Stoffflusses
fur die Gesamtheit aller durchgefuhrten Experimente betragt 5%.

Ubereinstimmung von Feed- und M odellgemisch

Zur Uberpriifung der Ubereinstimmung von Feed- und Modellgemisch wird der Permeatfiuf?
an Aceton bei konstanter Feedtemperatur und konstantem Permeatdruck in Abhéngigkeit von
der Acetonkonzentration sowohl fir das reale Feedgemisch, als auch fir das Modellgemisch

gemessen (Abbildung 5.2).

Erwartungsgeméal’ erhoht sich der Stofffluld mit Zunahme der Acetonkonzentration. Aufféllig
ist der sprungartige Einbruch des Permeatflusses beim Modellgemisch auf Werte unterhalb
von 1 kg/m*h bei Unterschreitung einer bestimmten Acetonkonzentration. Eine Berechnung
der Aktivitadtskoeffizienten alerdings zeigt in diesem Konzentrationsbereich weitgehend
ideales Verhaten. Als mdgliche Begrindungen fir dieses untypische Verhaten benennt
Penner [Penner 2000] zum einen, einen schlagartigen Zusammenbruch der Membranquellung
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unterhalb einer bestimmten Acetonkonzentration und zum anderen, eine Wechselwirkung der
Olsiure mit dem Membranpolymer oberhalb einer bestimmten Olsiurekonzentration, die zu
einer schlagartigen Erhéhung des Transportwiderstandes fhrt.

Im Gegensatz zum Modellgemisch zeigt das reale Feedgemisch erwartungsgemald einen
stetigen Verlauf auf, auch bei geringen Acetonkonzentrationen.

Insgesamt ist unter Beriicksichtigung der radikalen Vereinfachung des Stoffsystems durch das
Modellgemisch eine sehr gute Ubereinstimmung zwischen Modellgemisch und realem

Feedgemisch fur Acetonkonzentrationen grof3er als 40 Gew. % zu erkennen.

25
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Abbildung 5.2: Vergleich von Modellgemisch und realem Feedgemisch
(Jr=150 °C; pp= 35 mbar)
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Per meatflul3ver halten der Membran beziiglich dem L 6sungsmittel Aceton

Im folgenden wird die Temperatur- und Druckabéngigkeit des Stoffflusses an Aceton
untersucht. Dazu wird bei verschiedenen Feedtemperaturen bzw. Permeatdriicken die Aceton-
konzentration variiert und der stationare Stoffflufd an Aceton Uber die Membran erfalit.
Abbildung 5.3 zeigt die Temperaturabhéangigkeit des transmembranen Stoffstromes,
Abbildung 5.4 die Abhangigkeit vom Permeatdruck.
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Abbildung 5.3: Temperaturabhangigkeit des transmembranen Stoffflusses an Aceton

(J¢ = 30, 40, 50 °C; p, = 35 mbar)

Unabhangig von der Temperatur zeigt das StofffluBverhalten in Abhéngigkeit von der
Acetonkonzentration einen sprunghaften Verlauf. Allerdings ist eine Verschiebung der Lage
des Sprunges mit zunehmender Temperatur hin zu niedrigeren Acetonkonzentrationen
erkennbar.

Bel der anschlieffenden Modellierung des Stofftransportes werden die Ergebnisse fir
Mef3punkte unterhalb des Sprunges vernachlassigt. Auf Messungen im Bereich des Sprung-

verhaltens wird bel den folgenden Untersuchungen verzichtet.
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Abbildung 5.4: Druckabhangigkeit des transmembranen Stoffflusses an Aceton
(Jr =50 °C; pp = 35, 100, 200, 400 mbar)

Im Vergleich zur Temperaturabhangigkeit weist die Druckabhangigkeit des Stoffflusses einen
deutlich geringeren Einflufl3 auf.

Per meatfluf3ver halten der Membran beziiglich Ethanol und Wasser

Neben dem transmembranen Stofffluf3verhalten von Aceton wurde auch das Verhalten der
Stoffflisse von Ethanol und Wasser untersucht. Aufgrund der sehr geringen Membranfl&che
der Testzelle sind die Stoffflisse an Ethanol und Wasser mefdtechnisch nicht erfalbar und
werden im Rahmen dieser Stofftransportuntersuchungen vernachlassigt.

Aufgrund der eingangs erlauterten Wichtigkeit des Stofffluldverhaltens dieser beiden
Komponenten werden entsprechende Untersuchungen an der Miniplant (Kapitel 7.2.3)
durchgefihrt.
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Standzeitver halten der Membran zur L ésemittelabtrennung

Ein wesentlicher Aspekt fur den Einsatz von Membranen in technischen Anlagen ist deren
Standzeitverhalten. Penner [Penner 2000] hat in seinen Untersuchungen das Standzeit-
verhalten der Membran PervapO 1060 unter Standardbetriebsbedingungen (p, = 35 mbar;
Jr =50 °C; Waceton = 50 Gew. %) untersucht, und im Zeitraum von vier Monaten keinerlei
Verénderungen des Permestflusses festgestellt.

Eine Ausdehnung der Untersuchung des Standzeitverhaltens der Membran auf einen Zeitraum

von zwolf Monaten liefert kein anderes Resultat.

522 Stofftransportmodellierung der L dsemittelabtrennung

5221 Theoriedes Stofftransportes

In der Pervaporation werden ausschliefdlich asymmetrische Komposite-Membranen
eingesetzt, die sich durch einen sehr komplexen und mehrschichtigen Aufbau auszeichnen.
Zur Vereinfachung wird dieser mehrschichtige Aufbau der realen Membran auf eine
idealisierte porenfrei Aktivschicht und eine pordse Stitzschicht reduziert (Zwei-Lagen-
Modell), dargestellt in Abbildung 5.5 [KUhn 1998].

Der Stofftransport einer permeierenden Komponente von der Bulk-Phase des Feeds zur Bulk-
Phase des Permeats 183 sich mit der Abfolge der folgenden Transportschritte beschreiben
[KUhn 1998]:

Transport durch die feedseitige Strémungsgrenzschicht

Sorption in der aktiven Schicht des Membranpolymers

Diffusion durch die aktive Schicht

Desorption und Verdampfung in das Porenvolumen der pordsen Stiitzschicht
Transport durch die Stiitzschicht

Transport durch die permeatseitige Stromungsgrenzschicht
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Bulk-Phase

Membran Bulk-Phase
Feed ‘——f ]—’ Permeat

permeierende Komponente
j  nicht-permeierendeK omponente

' 1 Konzentrationsgrenzschicht
‘ 1 2 3 4 (flussig)

! 2 Aktivschicht (M)

3 pordse Stitzschicht (St)

4 Konzentrationsgrenzschicht
(gasformig)

Abbildung 5.5: Zwei-Lagen-Modell einer Komposite-Membran [K tihn 1998]

Die Vielfédltigkeit der einzelnen Transportschritte 183t die Komplexitét der modellmaldigen
Beschreibung des Gesamtprozesses erkennen, weshalb in der Literatur Ublicherweise auf das
Ldsungs-Diffusions-Modell zurtickgegriffen wird.

Das Losungs-Diffusions-Modell geht von der Annahme aus, dal’ sich die Membran wie eine
FlUssigkeit verhdlt, die permeierende Komponente sich in dieser 16st und entlang eines
Konzentrationsgradienten  transportiert wird. Der Stofftransport der permeierenden

Komponente reduziert sich somit auf folgende drei Teilschritte [KUhn 1998]:

Sorption in der aktiven Schicht des Membranpolymers
Diffusion durch die aktive Schicht

Desorption und Verdampfung in das Porenvolumen der portsen Stiitzschicht



79

Als algemeine Stofftransportgleichung fur die permeierende Komponente i kann der
Fick”sche Diffusionsansatz gewahlt werden [Kihn 1998]:

n° =-pM — (5.1)

Dieser Ansatz hat aber den Nachteil einer sehr starken Konzentrationsabhangigkeit des
Fick’schen Diffusionskoeffizienten. Deshalb wird in Anaogie zur Fourier'schen
Warmeleitung ein Transportansatz mit dem chemischen Potential als Triebkraft aufgestellt
[KUhn 1998]:

M
AP =- g AT (52)
dz

Die Parameter des Ldsungs-Diffusions-Modells lassen sich auf prinzipiell verschiedenen

Wegen ermitteln.

Fir eine verfahrenstechnische Auslegung und Optimierung von Membranmodulen ist eine
Beschreibung des StofffluRverhaltens mit Hilfe mathematischer Modelle unumganglich.
Allerdings erweist sich die Stofftransportmodellierung fir die Pervaporation als sehr
schwierig, da die Anzahl von Einflu3grof3en relativ grof3 ist und Wechselwirkungen zwischen
permeierenden Komponenten und der Membranmatrix u ausgepragten Nichtidealitdten und
Kopplungseffekten fihren kdnnen.

In der Literatur sind bereits eine Vielzahl Transportmodellen diskutiert worden, die sich unter
technischen Aspekten nach folgenden Kriterien bewerten lassen [Vier 1995]:

quantitative Genauigkeit

experimenteller Aufwand

physikalisch-chemischer Hintergrund und Extrapol ationsfahigkeit
numerischer Aufwand

V ereinfachungen und Gultigkeitsbereich
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Ziel der Stofftransportmodellierung im Hinblick au die Auslegung von Modulen und Anlagen
ist eine moglichst hohe quantitative Genauigkeit. Detaillierte Kenntnisse Uber die einzelnen
Vorgange des Stofftransportes spielen im Gegensatz zur Membranentwicklung hier keine
Rolle. Abbildung 5.6 zeigt einen Uberblick der unterschiedlichen Klassen von Stofftransport-
modellen fur die Pervaporation.

A
Stofftransportmodelle
in der Pervaporation

A

Physikalische Modelle Empirische M odelle
m

Strukturmodelle/ L ésungs-Diffusions- Halbempirische Empirische Modelle
L édlichkeitsmodelle Modelle Modelle
- FreeVolume - Modéll nach Heintzu. = Modll nach Franke
- Dual-Sorption Lichtenthaler - Modell nach Meyer-Blumenroth

(Theorievon Hansonu. - Modell nach Albrecht - Modell nach Vier

- Modell nach Klatt

Flory-Huggingd

Abbildung 5.6: Klassen von Stofftransportmodellen fir die Pervaporation [Vier 1995]
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Physikalische M odelle

Physikalischen Modellen liegt eine genaue Betrachtung der physikalisch-chemischen und
thermodynamischen Zusammenhange zugrunde, wobel sich die Unterschiede der Modelle
innerhalb dieser Klasse lediglich im Detaillierungsgrad ergeben.

Alle physikalischen Stofftransportmodelle betrachten die aktive Polymerschicht der Membran
as Kontinuum im Sinne der Kontinuumstechnik auf, d.h. ale Feldgréf3en wie Konzentration
Temperatur oder chemisches Potential lassen sich durch stetig differenzierbare Funktionen
beschreiben.

Die Lodlichkeits- und Strukturmodelle beschreiben Sorptions- und Diffusionsvorgange auf
Basis physikalisch-chemischer Stoffdaten und einer Betrachtung der Transportmechanismen
auf molekularer Ebene. Aufgrund ihres erheblichen experimentellen und mathematischen
Aufwands und einer unzureichenden quantitativen Genauigkeit erweisen sich die
Loslichkeits- und Strukturmodelle fir technische Anwendungen als uninteressant [Herion
1988 und Blumenroth 1989].

Losungs-Diffusions-Modelle sind von einer stérker phanomenologischen Betrachtungsweise
gepragt. Werden alle freen Transportparameter mit Hilfe von Sorptions- und
Desorptionsmessungen am realen Membran-/Stoffsystem identifiziert, lassen sich gute
Ergebnisse erzielen [Stephan und Heintz 1992]. Der algemeine Transportansatz fur das
L 6sungs-Diffusions-Modell wurde in obigem Kapitel 5.1.3.1 bereits vorgestellt.

Empirische Modelle

Die rein empirischen Modelle verzichten auf die Bertcksichtigung von physikalisch-
chemischen Zusammenhéngen und bedienen sich bei der Beschreibung des Stofftransportes
der Methoden der Regressionsanalytik unter Verwendung von Pervaporationsexperimenten
mit dem reaen Membran-/Stoffgemischsystem. Dadurch wird bel reduziertem
mathematischem Aufwand eine hohe quantitative Genauigkeit der Beschreibung erreicht,
alerdingsist hierzu eine deutlich hohere Anzahl von Mef3werten notwendig. Des weiteren ist
die Extrapolationsfahigkeit der empirischen Modelle gegeniiber Modellen mit physikalisch-
chemischen Hintergrund stark eingeschrankt [Vier 1995]. Durch Einfuhrung realistischer
Annahmen kann der experimentelle Aufwand sinnvoll eingeschrankt werden, ein

entsprechendes Modell wurde durch Franke [Franke 1990] entwickelt.
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Halbempirische Modelle

Halbempirische Modelle erzielen zur Zeit die besten Resultate bei der Modellierung von
Modulen und Anlagen. Sie stellen einen Kompromif3 zwischen den physikalisch-chemischen
Zusammenhangen und den Elementen der empirischen Modellierung dar. Die halbempi-

rischen Modelle sind im Detail durch folgende Eigenschaften gekennzeichnet [Vier 1995]:

Stofftransportgleichungen basieren auf einfachen Transportansétzen unter
Berticksichtigung der elementaren physikalisch-chemischen Zusammenhange

unbekannte oder schwer zu erfassende Zusammenhénge werden durch empirische Ansétze
erfalyt

freie Parameter werden ausschliefdlich unter Verwendung von Experimenten am realen
Membran-/Stoffsystem identifiziert

Transportgleichungen sind mathematisch soweit moglich einfach aufgebaut

guantitative Genauigkeit ist sehr hoch

Aufgrund der physikalisch-chemischen Grundlagen weisen die halbempirischen Modelle eine
wesentlich verbesserte Extrapolationsféhigkeit auf, aber esist zu beachten, dal’ die Parameter
der Modelle keine elementaren Stoffwerte, sondern Anpassungsparameter darstellen [Vier
1995].

Der Trangportansatz des algemeinen Losungs-Diffusions-Modells stellt bei den meisten
halbempirischen Modellen die Grundlage dar. In der Literatur lassen sich als gut erprobte
Ansétze halbempirischer Modelle die Modelle von Meyer-Blumenroth [Meyer-Blumenroth
1989], Vier [Vier 1995] und Klatt [Klatt 1993] finden.
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5222 Halbempirisches Modell nach Vier [Vier 1995]

Basierend auf den Ausfihrungen in Kapitel 5.2.1 erfolgt in der Studienarbeit von Penner
[Penner 2000] eine Stofftransportmodellierung der Ldsemittelabtrennung mit Hilfe des
halbempirischen Modells nach Vier [Vier 1995], dieses Modell weist folgende Merkmale auf:

Berlcksichtigung der Feedtemperatur, Feedzusammensetzung und des Permeat-
druckes als Einfluf3grofien

fUr beliebige Stoffsysteme und Membranen einsetzbar
hohe Beschreibungsgenauigkeit im technisch relevanten Betriebsbereich

Anpassung der freien Transportparameter einfach und transparent

Als Grundlage des Modells nach Vier [Vier 1995] dient eine auf den Ansdtzen des

allgemeinen Losungs-Diffusions-Modells basierende integrale Transportgleichung. Der Flux

der permeierenden Komponente iy wird al's Produkt von Gesamtpermeabilitat der Membran

P" und Triebkraftterm TK; formuliert:

M =P (% T, K, (% 1, Te p,) (53)

In Anlehnung an ein Modell von Helmus [Helmus 1994] schléagt Vier [Vier 1995] folgenden
Ansatz fir die Gesamtpermeabilitat der Membran P vor:

Pi'vI :mo-- XFi(aiyp)A/vi(Xi,F)@i (TF) (5.9)

Die Teilfunktionen W (xi ) und Q; (Tg) erfassen den Einflufd der permeierenden Komponente
i im Feed und die Feedtemperatur. De Funktion F; (ai, ) alerdings berlicksichtigt die
Druckabhangigkeit nicht direkt tber den Permeatdruck p,, sondern tber die reduzierte Grofe
Permesaktivitat a i, Die Groe Permeaktivitét ap stellt das Mal? fur die Entfernung vom
Sattdampfdruck pS(T.) dar.
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Die GroRe n ist as BezugsfluR zu verstehen, in der ale konstanten Vorfaktoren der
Permeabilitétsfunktionen F; (ai, p), W (xi,r) und Q; (Tr) zusammengefaldt werden [Vier 1995].

DruckeinfluB F; (ai, p)
Fur die Teilfunktion F; (aj, ) der Gesamtpermeabilitédt der Membran P schlagt Vier

[Vier 1995] einen empirischen Ansatz vor
Fi(ap)= eXp(Ci ><(ai,P B aiz,P )) (5.5)

der fUr das vorliegende Membran-/Stoffsystem leicht abgewandelt wird:

Fila,)=exp [ Aa?, - a2)) (5.6)
mit
%,p(TF’Pp):gi';fp =%; mit gi p=1 (5.7)

Konzentrationseinflul3 W (X; )
Vier [Vier 1995] schlégt als Ansatz die aus der Sorptionstheorie bekannte Freundlich-
Isotherme vor, die sich fir eine grof3e Anzahl von Membran-/Stoffsystemen bewéhrt hat:

W (% - )= X (5.8)
Temperatureinflul Q; (Tg)

Der Einfluf3 der Feedtemperatur wird mit dem vielfach bewéhrten Arrhenius-Ansatz erfafdt
[Vier 1995]:

Qi(T:)=exp é e (5.9)
mit T als frei wahlbare Bezugstemperatur.

Die GréRen m’, ¢, nj und E in den Gleichungen 5.4 bis 5.9 sind zu identifizierende

Modellparameter, Ty kann als formale Bezugstemperatur frei gewahlt werden.
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Der Triebkraftterm TK; kann nach Vier [Vier 1995] durch die Differenz des chemischen
Potentials Dm; gp , Partialdruckdifferenz Dp i rp oder Aktivitétsdifferenz Da i gp erfaldt
werden. Fur die Wahl des Triebkraftterms mit Hilfe der experimentellen Ergebnisse
beschreibt Penner [Penner 2000] die Auswahlmethode von Vier [Vier 1995] ausfuhrlich.
Basierend auf den experimentellen Ergebnissen wird fur das vorliegende Membran-
/Stoffsystem die Aktivitétsdifferenz Da i gp zur Modellierung des Triebkraftterms TK;
eingesetzt:

9.0>P .
e =X eOir - %; mit gj p=1 (5.10)

TK =D& rp =X eGir -

Der Berechnung des Aktivitétskoeffizienten g; ¢ fir die permeierende Komponente i erfolgt
durch den Wilson-Ansatz fur binére Systeme [Weil3 1986]:

Ing, —-In(xl +L )+x.fa‘e by bi 9 (5.11)
i ij J i = :
X +LyX X +L”x,Qj
Die temperaturabhangigen Grof3en Lj; und L j; ergeben sich zu:
n rein,lig & O
rem Jlig pg ; (512)
n rein,lig & O
'i rem Jlig pg ; (513)
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Fir das vorliegende Modellgemisch mit Aceton (i) als permeierender Komponente und

Olsiure (j) sind die molaren Volumina der reinen, flilssigen Komponenten n®™ und

rein,lig

n;

, sowie die Wechselwirkungsparameter | ; - | und | j; - | ; in Tabelle 5.3 aufgeftihrt

[Eckermann 1993]:

Tabelle5.3: Molare Volumina und Wechselwirkungsparameter fir das Modellgemisch

Aceton/Olséure

i = Aceton; j = Olsiure

molare Volumina Wechselwirkungsparameter
n{e‘“'”q= 74,04 ml / mol | ij - li= 662,0950J/ mol
n 9= 318,46 mi / mol i -1 =-198,8737 3/ mol

J

5223 ldentifizierung der Modellparameter

Die Modellparameter werden durch Anpassung an die experimentell ermittelten Stofffllsse
identifiziert. Die Anpassung stellt ein nicht-lineares Ausgleichsproblem dar, welches nur
iterativ gel6st werden kann. Dabei dient die absolute Fehlerquadratsumme als Fehlerkriterium
bei der Regression.

In Tabelle 5.4 sind die identifizierten Modell parameter zusammengefalit:

Tabelle5.4: Parameter des Stofftransportmodells fiir das Modellgemisch Aceton/Olsiure

Parameter Wert

Ml .. 21,47 kg/ m?h

C Aceton 2,511

N Aceton 3,993

Eaceon / R 2647 K mit To = 323,15K

Zur Validierung der Stofftransportmodellierung erfolgt ein Vergleich zwischen Modell und
Experiment. Dazu werden in einem Paritéatsdiagramm die durch das Modell errechneten

StoffflUsse Uber den experimentell ermittelten Fllissen aufgetragen.
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Abbildung 5.7 zeigt das Paritétsdiagramm fir das Stofftransportmodell unter Verwendung der
in Tabelle 5.4 aufgefiihrten Modellparameter.

20 - +5%

16 -5%

Experiment

FIUX ceon [KG/ M?h]

0 T T r— 1 1T 1T T1"T /7T 17
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22

FIUX aceton [KG/ M?h]
M odell

Abbildung 5.7: Paritdtsdiagramm des Stofftransportmodells fur das Modellgemisch

Aceton/Olséure

Des weiteren werden zur Bewertung des Stofftransportmodells die Residuen (analog
Gleichung 4.7) berechnet:
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Abbildung 5.8: Residuen des Stofftransportmodells furr das M odellgemisch Aceton/Olsiure
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Die Validierung des Stofftransportmodells erfolgte bisher nur mit den Mef3ergebnissen aus
der Untersuchung des Modellgemisches Aceton/Olsiure. Ferner wurden die Mef3punkt fiir
Acetonkonzentrationen unterhalb der diskutierten Spriinge (Kapitel 5.2.1.3) vernachl&ssigt.
Deshalb wird die Modellaussage mit den Ergebnissen fir den gesamten Variationsbereich der
Acetonkonzentration und den Ergebnissen das reale Feedgemisch verglichen. Abbildung 5.9
zeigt die experimentellen Ergebnisse sowohl fur das reale Gemisch, as auch fur das
Modellgemisch im Vergleich zu den berechneten Werten.

Das Modell beschreibt das Stoffflu3verhalten des realen Feedgemisches sehr gut, wodurch die
Vereinfachung auf das binire Modellgemisch Aceton/Olsiure gerechtfertigt ist. Bei hdheren
Acetonkonzentrationen wird das Stofffluverhalten des Modellgemisches ebenfalls sehr gut
beschrieben, wéahrend das sprungartige Verhaten bei niedrigeren Acetonkonzentrationen

nicht wiedergegeben werden kann.

25
20 | A Mefdaten reales Feedgemisch
= = MeRdaten Modellgemisch Aceton /
S Olsdure .
S 15 — Modell Aceton/ Olséure
-
g
g 10 -
x
>
[
5 |
O T T T T
0,0 0,2 04 0,6 0,8 1,0

Waceton [0/ 0]

Abbildung 5.9: Vergleich von Modell, Modellgemisch und realem Feedgemisch
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5.3 Reaktionswasser abtrennung durch Pervapor ation

Im zweiten Schritt der 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin-Synthese (Abbildung 1.2) wird das, in
der ersten Reaktionsstufe entstandene 2-Monopalmitin mit Olsaure zu 1,3-Oleyl-2-
palmitoylglycerin und Wasser verestert (Abbildung 4.2). Diese Umsetzung wird, wie in den
Kinetischen Untersuchungen in Kapitel 4.2.2.4 gezeigt werden konnte, durch die
Gleichgewichtslagen der Teilreaktionen dieser Folgereaktion zu ungunsten der Produkte
limitiert.

Durch Abtrennung des Wassers, welches durch die Veresterungsreaktion entsteht kdnnen die
Gleichgewichte zugunsten des Produktes 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin verschoben werden.
Allerdings ist eine vollstandige Wasserabtrennung zu vermeiden, da ansonsten das Enzym
bzw. die Lipase inaktiv wird (Kapitel 3.4.1).

Nach Waldburger [Waldburger 1994] ist die Pervaporation ein geeignetes Verfahren zur
Abtrennung des Reaktionswassers wéahrend der Veresterungsreaktion in einem konti-
nuierlichen betriebenen Membranreaktor. Deshalb wurde fir die Reaktionswasserabtrennung
wahrend der Veresterungsreaktion von 2-Monopa mitin ebenfalls das Verfahrensprinzip der
Pervaporation eingesetzt.

531 Experimentelle Untersuchungen der Reaktionswasser abtrennung

5311 Membran

Zur Abtrennung des Reaktionswassers wahrend der Veresterungsreaktion im zweiten Reaktor
wird eine Pervaporationsmembran von Sulzer Chemtech (Neunkirchen) mit der Bezeichnung
PervapO 2200 eingesetzt. Die Herstellerangaben zu dieser hydrophilen Membran sind in der
Tabelle 3.3 in Kapitel 3.2.2 zu entnehmen, genauere Angaben bezlglich Art und Aufbau der
Membran konnten beim Hersteller nicht erfragt werden. In Gesprachen mit Experten auf dem
Gebiet der Membrantrennverfahren konnte in Erfahrung gebracht werden, dal3 die aktive
Trennschicht der Membran vermutlich aus Polyvinylalkohol (PVA) besteht.
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53.1.2 Zusammensetzung des Reaktionsgemischesim zweiten Reaktor

Das Reaktionsgemisch im zweiten Reaktor ist das Retentatgemisch der Ldsemittel abtrennung,
welches in Abhangigkeit von der Verweilzeit bereits mit Olsiure reagiert hat. Die
Zusammensetzung des Reaktionsgemisches im zweiten Reaktor ist in Tabelle 5.5 angegeben.

Ein derartiges Vielstoffsystem (10 Komponenten) wirft bel Stofftransportuntersuchungen mit
anschlieffenden Stofftransportmodellierungen eine Reihe von Problemen auf, so daf3 eine
Reduzierung des Gemisches auf ein Modellgemisch anadlog zu Kapitel 5.2.1.2 erfolgt.
Basierend auf den guten Resultaten mit dem Modellgemisch Aceton/Olsiure zur Unter-
suchung der Lésemittelabtrennung, wird dieses bindre Modellgemisch zur Untersuchung der

Reaktionswasserabtrennung auf das tenére Modellgemisch Aceton/Olsiure/Wasser erweitert.

Tabelle5.5: Mittlere Zusammensetzung des Reaktionsgemisches im zweiten Reaktor

X [Moal. %] w [Gew. %]
Wasser 91 34
Aceton 65,9 29,9
Monopamitin 15 4,1
Diglyceride 0,7 34
(Dipamitin,
1-Oleyl-2-
pa mitoylglycerin)
Triglyceride 1,3 8,7
(Tripamitin,
1,3-Oleyl-2-
pa mitoylglycerin,
1,2-Palmitoyl-3-
oleylglycerin)
Fettsuresauren 21,6 50,7

(Palmitinsdure,

Olsaure)




91

53.13 Experimentelle Ergebnisse der Stofftransportunter suchungen zur

Reaktionswasser abtrennung

Zur Charakterisierung des Membranverhaltens werden mit dem Modellgemisch
Aceton/Olsiaure/Wasser experimentelle Untersuchungen in der von Penner [Penner 2000]
aufgebauten Versuchsapparatur mit den in Tabelle 5.6 angegebenen V ersuchsbedingungen
durchgefiihrt. Dabei wird das Verhétnis von Aceton zu Olsiure konstant bei 40 Gew. % zu
60 Gew. % gehalten.

Tabelle 5.6: Versuchsbedingungen zur Charakterisierung der Membran
Pervapo 2200 fur die Reaktionswasserabtrennung

Parameter

Feedtemperatur 30-50°C
Permeatdruck 35 — 100 mbar
Wasserkonzentration 2—-16 Gew.%

Im Hinblick auf die nachfolgende Stofftransportmodellierung erfolgt die Aufnahme des
Stofffluldverhaltens von Wasser unter stationdren Betriebsbedingungen beziiglich Wasser-
konzentration, Feedtemperatur und Permeatdruck. Der maximale Mel¥fehler des Stoffflusses
fur die Gesamtheit aller durchgefuhrten Experimente ist im Vergleich zum Mef¥fehler in
Kapitel 5.2.1.3 deutlich héher und betragt 25%. Dieser um Faktor flnf hohere maximale
Mef¥fehler ist in einem um bis zu Faktor funfhundert kleineren transmembranen Stoffflul3

begrindet.

Per meatfluf3ver halten der Membran beziiglich des Reaktionswasser s

Im folgenden wird die Temperatur- und Druckabangigkeit des Stoffflusses an Wasser
untersucht. Dazu wird bei verschiedenen Feedtemperaturen bzw. Permeatdriicken die Wasser-
konzentration variiert und der stationdre Stoffflul® an Wasser Uber die Membran erfalit.
Abbildung 5.10 zeigt die Temperaturabhangigkeit des transmembranen Stoffstromes,
Abbildung 5.11 die Abhangigkeit vom Permeatdruck.
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Abbildung 5.10: Temperaturabhéngigkeit des transmembranen Stoffflusses an Wasser
(JF=30, 40, 50 °C; pp = 35 mbar)

Erwartungsgemald nimmt mit Zunahme der Wasserkonzentration der Stoffflul3 zu. Ebenso

nimmt mit ansteigender Temperatur der transmembrane Stoffflul3 an Wasser zu.
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Abbildung 5.11: Druckabhéngigkeit des transmembranen Stoffflusses an Wasser
(Je=50 °C; pp = 35, 70, 100 mbar)

Der Stoffflul? an Wasser nimmt, wie zu erwarten war, mit abnehmenden Permeatdruck zu. Im
Vergleich zur Temperaturabhangigkeit weist die Druckabhangigkeit des Stoffflusses einen

geringeren Einfluf3 auf.
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PermeatfluRver halten der Membran beziiglich Aceton

Neben dem transmembranen Stofffluf3verhalten von Wasser wird auch das Verhalten des
Stoffflusses von Aceton untersucht. Aufgrund der sehr geringen Membranflache der Testzelle
und der Fluchtigkeit von Aceton ist der Stoffflul an Aceton mefétechnisch nicht erfaf3bar und
wird im Rahmen dieser Stofftransportuntersuchungen vernachlassigt.

Zur Quantifizierung des transmembranen Acetonflusses werden an der Miniplant

entsprechende Messungen durchgefihrt (Kapitel 7.2.4).

Standzeitver halten der Membran zur L dsemittelabtrennung

Ein wesentlicher Aspekt fur den Einsatz von Membranen in technischen Anlagen ist deren
Standzeitverhalten. Eine Untersuchungen des Standzeitverhaltens der verwendeten Membran
Pervapo 2200 unter Standardbetriebsbedingungen (p, = 35 mbar ; J¢ = 50 °C; Wwasser = 2
Gew. %) zeigt im Zeitraum von sechs Monaten bel einem maximalen Mef¥fehler von 25%

keinerlei Veranderungen des Permeatflusses an Wasser.

532 Stofftransportmodellierung der Reaktionswasser abtrennung

5321 Empirisches Modell

Die halbempirischen Modelle beinhaten im Triebkraftterm den Aktivitétskoeffizienten, der
Uber verschiedene Ansdtze berechnet werden kann. Allerdings kann fir das vorliegende
ternare Modellgemisch Aceton/Olsiaure/ Wasser der Aktivitatskoeffizient mit denen dafir in
Frage kommenden Ansdtzen (NRTL, UNIQUAC, UNIFAC) nicht physikalisch sinnvall
berechnet werden. Der Grund fur das Versagen der bewahrten Ansétze liegt zum einen am
terndren Gemisch und zum anderen an der Problematik von geringem Wassergehalt in
organischem L 6sungsmittel.

Aufgrund der diskutierten Probleme wird fir die Stofftransportmodellierung der
Reaktionswasserabtrennung auf ein empirisches Modell ausgewichen, wobei damit der
Nachteil einer stark eingeschrankten Extrapolationsmdglichkeit erkauft wird.

Ausgehend vom halbempirischen Modell nach Vier [Vier 1995] (Gleichungen 5.3 und 5.4)
wird das empirische Modell wie folgt angesetzt:

i = F (o, )W (x - )Q (T (5.14)
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Die Tellfunktionen W (xir) und Q; (T¢) werden analog zu den Gleichungen 5.8 und 5.9
berechnet. Die Funktion F; (ai, p) wird leicht abgewandelt:

Fi(&p):exp (C. &,p) (5.15)
mit
aﬁ,p(TF’pp)=gi’;§p =%: mit gip=1 (5.16)

5322 ldentifizierung der Modellparameter

Die Modellparameter werden analog zu Kapitel 5.2.2 durch Anpassung an die experimentell
ermittelten Stofffllisse identifiziert. In Tabelle 5.7 sind die identifizierten Modellparameter

zusammengefaldt:

Tabelle5.7: Parameter des Stofftransportmodel s fiir das Modellgemisch

Aceton/Ol saure/\Wasser
Parameter Wert
M pecer 432 g/ m?h
C Wasser -0,4893
N Wasser 0,4936
Ewaser / R 3756 K mit Tp = 323,15K

Zur Validierung der Stofftransportmodellierung erfolgt ein Vergleich zwischen Modell und
Experiment. Dazu werden in einem Paritdtsdiagramm die durch das Modell errechneten
Stofffllisse Uber den experimentell ermittelten Flissen aufgetragen.

Abbildung 5.12 zeigt das Paritdtsdiagramm fir das Stofftransportmodell unter Verwendung
der in Tabelle 5.7 aufgefiihrten Modellparameter. Des welteren werden zur Bewertung des
Stofftransportmodells die Residuen berechnet (Abbildung 5.13).

Das empirische Stofftransportmodel| fiir das Modellgemisch Aceton/Olsiure/Wasser zeigt im
Rahmen der Mef3genauigkeit von +/- 25% eine im Vergleich zur Stofftransportuntersuchung
am Modellgemisch Aceton/Wasser eine schlechtere, aber immer noch zufriedenstellende

Beschreibung der transmembranen Stofffl isse an Wasser.
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6 Konzipierung und Aufbau einer Miniplant

zur kontinuierlichen 1,3-Oley-2-palmitoylglycerin-Synthese

Die Zielsetzung der vorliegenden Arbeit ist die Entwicklung eines kontinuierlichen
Verfahrens zur Synthese von 1,3-Oleyl-2palmitoylglycerin ausgehend von der Zwei-Schritt-
Synthese von Schmid [Schmid 1999] dargestellt in Abbildung 1.1. In Kapitel 2.2 wurde die
Bedeutung der Miniplant als Instrument zur effizienten Verfahrensentwicklung diskutiert.
Dabei Uberzeugten die Eigenschaften der Miniplant zur Durchfihrung von Technikums-
versuchen unter realen Produktionsbedingungen bei moderatem technischem und finanziellem
Aufwand, weshalb zur Entwicklung des kontinuierlichen Verfahrens eine Miniplant
konzipiert und aufgebaut wird. Um eine moglichst effiziente Umsetzung des Verfahrens-
konzeptes in eine Miniplant zu erreichen wird vor Aufbau der Anlage eine detaillierte
Planung des Anlagenaufbaus durchgefiihrt. Sowohl bei der Planung, als auch beim Aufbau
wird auf eine moglichst weitgehende Modularitdt der Anlagenteile geachtet, um bel der
V erfahrensentwicklung mit Hilfe der Miniplant einen hohen Grad an Flexibilitét zu erreichen
(Kapitel 2.2.2).

6.1 Planung und Aufbau der Miniplant

6.1.1 Miniplant

Auf Basis des Blockschaltbildes (Abbildung 4.21) wird ein detailliertes Flief3bild, dargestellt
in Abbildung 6.1, fur das Verfahren erstellt. Das bel Raumtemperatur feste Tripalmitin wird
im AnrUhrbehditer unter Zugabe von Ethanol und Wasser in Aceton gelost. Zum
kontinuierlichen Betrieb der Anlage wird der Substratstrom in einem Pufferbehdlter
zwischengelagert, bevor das Substrat mittels einer Membrankolbenpumpe (Prominent;
Heidelberg) dem temperatur-geregelten Festbettreaktor der ersten Reaktionsstufe (FBR 1,
Kapitel 6.2.1.1) dosiert zugefuhrt wird. Zur Untersuchung der qualitativen Zusammensetzung
des Produktstromes in einem Gaschromatographen (Kapitel 3.3.1) kann mit Hilfe eines
Durchfluventils (VICI Valco Instruments, Schweiz) eine Probe aus dem Produktstrom
entnommen werden. Anschlie3end erfolgt im temperatur- und druckgeregelten
Pervaporationsmodul, bestehend aus zehn Einzelmodulen (Kapitel 6.2.1.3), die Abtrennung
von Aceton und Ethanol unter Berticksichtigung eines Acetonrestgehaltes im Produktstrom.
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Der Permeatstrom wird im Kondensator 2 kondensiert, durch Wiegen quantitativ erfal3t und in
einem Pufferbehdter zur Wiederverwendung zwischengelagert. Zur qualitativen Unter-
suchung des Permeatstroms werden Proben aus dem Acetonbehdlter entnommen. Der
Massenstrom des Retentats wird durch einen Massendurchflulmesser (RHMO15GNT,
Rheonik Mef3geréte, Odel zhausen) erfaldt. Der aufkonzentrierte Retentatstrom wird mit einem
dosierten Olsiaurestrom gemischt und dem temperatur- und druckgeregelten Membran-
Festbettreaktor der zweiten Reaktionsstufe (FBR 2, Kapitel 6.2.1.2) zugefuhrt. Ein Tell des
wéhrend der Veresterung entstehenden Wassers wird mit Hilfe einer Pervaporationsmembran
abgetrennt, im Kondensator 1 auskondensiert und in einem Behdter zur qualitativen und
quantitativen Erfassung aufgefangen. Analog zum Produktstrom der ersten Stufe kann aus
dem Produktstrom der zweiten Stufe eine Probe entnommen werden.
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Abbildung 6.1: Flief3ild des kontinuierlichen Verfahrens zur 1,3-Oley-2-palmitoylglycerin-

Synthese
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Zu Vollsténdigen Bilanzierung der Miniplant werden neben den Massenstréomen an Retentat
und Permeat aus dem Pervaporationsmodul die Massenstrome an Substrat, Olsiure und
Produkt durch Wiegen der entsprechenden Pufferbehalter ermittelt.

Die Erzeugung des erforderlichen Unterdruckes im Permeatstrom des Pervaporationsmoduls
bzw. FBR 2 erfolgt mittels einer Vakuumpumpe (lImvac; IImenau). Sdmtliche substrat- bzw.
produktfihrende Leitungen sind beheizt und temperaturgeregelt. Die Temperierung von
Apparaten und Rohrleitungen erfolgt durch ein Heiz- bzw. Kuihlthermostat (Haake;
Karlsruhe). Aufgrund des Dampfdruckes von Aceton wird die gesamte Anlage mit Stickstoff

unter leichtem Uberdruck betrieben.

Zum Abschluf3 der Planungen wird auf Basis des Flief3bildes, mit Hilfe eines CAD-
Programms, ein dreidimensionaler Aufstellungsplan erarbeitet. Der Vorteil des Aufstellungs-
planes ist die Reduzierung von Planungsfehlern und die Mdglichkeit, Materialbedarfslisten
fur die entsprechenden Bestellungen zu erstellen. Dadurch 183t sich ein effizienterer Aufbau
der Miniplant erreichen.

Nach Abschlul3 der detaillierten Planungen wird die Miniplant unter weitgehendster
Verwendung von Industriestandards und genormten Bautellen aufgebaut. Analog zur Planung
der Anlage wird auch beim Aufbau auf eine méglichst hohe Modularitdt der Anlagen-
komponenten geachtet, in Abbildung 6.2 ist die aufgebaute Miniplant dargestellt.
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Abbildung 6.2: Miniplant

6.1.2 Prozellleittechnik

Zum kontinuierlichen Betrieb der Miniplant wird diese mit einem Prozel3deitsystem
weitgehend automatisiert. Als Prozefdeitsystem wird das dem Instituts-Standard
entsprechende, PC-gestiitzte Steuerungsystem Visual Designer (Intelligent Instrumentation
Inc., USA) verwendet. Das Prozefdeitsystem fur die Miniplant wird mit Hilfe einer
graphischen Programmieroberflache erstellt. Die Struktur des Prozefdeitsystems st in
Abbildung 6.3 schematisch dargestellt.

Das ProzefJeitsystem regelt die Temperatur der Rohrbegleitheizung, der Reaktoren und des
Pervaporationsmoduls. Ebenso erfolgt eine Regelung des Druckes auf der Permeatseite fir
den Membran-Festbettreaktor (FBR 2) und das Pervaporationsmodul. Neben Temperatur und
Druck wird auch der Massenstrom der Forderpumpen von Substrat und Olsiure mittels
Waagen ermittelt und geregelt. Der Retentatstrom aus dem Pervaporationsmodul wird durch

einen Massendurchflumesser gemessen, der Produktstrom mittels Waage ermittelt. Zur
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Vervollstandigung der Massenbilanz wird der kondensierte Massenstrom an Permeat aus dem
Pervaporationsmodul mittels Wagung durch einen Zwischenbehdter ermittelt.

Die zur Regelung der Prozef3parameter notwendigen Sollwerte konnen wahrend des Prozesses
eingegeben zw. verandert werden. In regelméidigen Abstdnden werden ale relevanten
Prozeljparameter (Prozefdzeit, Temperatur, Druck, Massenstrom) automatisch protokolliert.
Zu jedem Parameter werden neben den Ist-Werten auch die zugehoérigen Soll-Werte erfalit.
Ebenso werden die Zeitpunkte der manuellen Probennahmen mittels des Probenahmeventils
erfalit.

Temperaturregelung
* Soll-Wert
o |st-Wert

Prozel3zeit

Probenahme
* Prozefizeit
» Position (FBR 1/FBR 2)

Druckregelung
* Soll-Wert
o |st-Wert

Prozel3protokoll

Pumpenregelung
* Soll-Wert
o |st-Wert

M assenstr ommessung
* Soll-Wert
* |st-Wert

Abbildung 6.3: Struktur des Prozefdeitsystems fur die Miniplant

Zur Steuerung der Miniplant und zur Kontrolle der wichtigsten Prozef3parameter wahrend des
Prozesses wird mit Hilfe eines einfachen, schematischen Flief3bildes der Prozef3 visualisiert.
In Abbildung 6.4 ist die Darstellung des Prozesses am Monitor des Prozefd eitsystems gezeigt:
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Abbildung 6.4: Visualisierung des Prozefdeitsystems
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6.2 Beschreibung einzelner Anlagenkomponenten
6.21 Funktionsweise und Konstruktion

6.21.1 Festbettreaktor

Der Festbettreaktor fir die erste Reaktionsstufe (FBR 1) ist sehr einfach aufgebaut, ein
Edelstahlrohr mit beidseitigen Flanschen und Siebplatten am Ein- und Auslauf des Reaktors
zur Ruckhaltung der lipasebeladenen Immobilisatschittung. Die Beheizung zum Ausgleich
des Warmeverlustes Uber die Reaktoroberflache erfolgt von auf3en mittels Warmetauscher-
schlauch, die Temperaturmessung im Kern des Reaktors durch eine Mef3stelle in halber Hohe.
Der Zulauf des senkrecht eingebauten Reaktors erfolgt von unten zur Vermeidung von

L uftpolstern und Festbettkomprimierung.

Die technischen Daten des Festbettreaktors der ersten Reaktionsstufe (FBR 1) sind in
folgender Tabelle 6.1 zusammengefalit:

Tabelle 6.1: Technische Daten des Festbettreaktor der ersten Reaktionsstufe (FBR 1)

Grole Wert

Material Edelstahlrohr 1.4571, Wandstarke 2 mm
beidseitig Edelstahl-Flansche 92 mm

Lange 500 mm

Durchmesser 50 mm

Reaktorvolumen 0,881

Festbetththe 450 mm

Partikeldurchmesser |mmobilisat 1,5mm
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In Abbildung 6.5 ist der Aufbau des Festbettreaktors dargestellt:

Produkt

Siebplatte

immobilisierte
Lipase

Temperatur sensor

Siebplatte

Helzwasser

Substrat

Abbildung 6.5: Aufbau des Festbettreaktors der ersten Reaktionsstufe



105

6.21.2 Membran-Festbettreaktor

Fir die Durchfihrung der zweite Reaktionsstufe wird ein Festbettreaktor mit integrierter
Pervaporation (FBR 2) zur Reaktionswasserabtrennung wahren der Reaktion konstruiert. Der
Aufbau des Membran-Festbettreaktors ist dem Prinzip einer Kammerfilterpresse nach-
empfunden, der Zulauf des senkrecht stehenden Reaktors erfolgt analog zum Festbettreaktor
von unten. Abbildung 6.6 zeigt den Aufbau und einen Querschnitt des Membran-
Festbettreaktors.

Der konstruierte Membran-Festbettreaktor ist modular konzipiert und kann aus beliebig vielen
Modulen i aufgebaut werden. Ein Modul i besteht im wesentlichen aus drei Kammern
(Heizkammer, Reaktionskammer und Permeatkammer), die gegeneinander abgedichtet sind.
Die Pervaporationsmembran trennt die Reaktionskammer von der Permeatkammer (200pm;
Krebstge, Radevormwald), das permeierende Reaktionswasser wird durch Vakuum aus der
Permeatkammer entfernt. Die Heizkammer ist durch eine Metallplatte von der Reaktions-
kammer getrennt und gleicht den Warmeverlust, der durch die Verdampfung des Wassers in
der Permeatkammer und durch Wéarmeverlust Uber die Reaktoroberflache entsteht, aus. Die
Rickhaltung der lipasebel adenen Immobilisatschiittung in der Reaktionskammer erfolgt durch
Sintermetallfritten (50um; Krebsotge, Radevormwald) am Ein- und Auslauf des Reaktors.
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—Heizwasser
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= Reaktions-
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Permeat-
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Abbildung 6.6: Aufbau des Membran-Festbettreaktors der zweiten Reaktionsstufe
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Die technischen Daten des Membran-Festbettreaktors der zweiten Reaktionsstufe (FBR 2)
sind in folgender Tabelle 6.2 zusammengefalt:

Tabelle 6.2: Technische Daten eines Moduls des Membran-Festbettreaktor der zweiten

Reaktionsstufe (FBR 2)
Grole Wert
Edelstahl 1.4571
Sintermetall 50um und 200 um (Krebsoge,
Material
Radevormwald)
Pervaporationsmembran: PervapO 2200
Lange 500 mm
Breite 160 mm
Hohe 65 mm
Reaktorvolumen 2x042=0,841
Festbetthohe 420 mm
Festbettbreite 100 mm
Festbettdicke 2x10=20mm
Membranfl&che 2 x 0,04 = 0,08 m?
spez. Membranflache 100 m?/ m*
Partikel durchmesser Immobilisat 1,5mm

6.2.1.3 Pervaporationsmodul

Bel handelsiiblichen Pervaporationsmodulen reicht die durch den Feedstrom eingebrachte
Warmemenge aus, um auf der Permeatseite die permeierenden Komponenten zu verdampfen.
Beim vorliegenden Trennproblem alerdings wird ein grof3er Tell des Feedstromes Uber die
Membran abgezogen und verdampft, so dal} die durch den Feedstrom eingebrachte
Wéarmemenge nicht zur Verdampfung ausreicht. Deshalb wird in Analogie zu einem
Plattenwérmetauscher ein Pervaporationsmodul mit integriertem Warmetauscher konstruiert.
Die Einbaurichtung ist allerdings im Vergleich zu einem Plattenwérmetauscher nicht vertikal,
sondern horizontal. (Abbildung 6.7).
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Analog zum Membran-Festbettreaktor ist auch das Pervaporationsmodul modular konzipiert
und kann aus beliebig vielen Modulen i aufgebaut werden. Ein Modul i besteht im
wesentlichen aus Heizkammer, Feedkammer und Permeatkammer (porose HDPE-Platte,
Reichelt Chemietechnik, Heidelberg) die gegeneinander abgedichtet sind. Die Pervaporations-
membran trennt die Feedkammer von der Permeatkammer, die permeierenden Komponenten
werden durch Vakuum aus der Permeatkammer entfernt. Die Heizkammer ist durch eine
Metallplatte von der Feedkammer getrennt und gleicht den Wéarmeverlust, der hauptséchlich
durch die Verdampfung des Permeats in der Permeatkammer entsteht, aus.

Die Feedkammer ist zur besseren Vertellung des Feedstromes Uber der Membranflache in
Form von halbkreisformigen Kandlen gestaltet, die in Stromungsrichtung parallel zueinander
verlaufen. Die Verteilung des Feedstromes am Einlauf bzw. die Zusammenfiihrung des

Retentatstroms am Auslauf des Moduls erfolgt jeweils Uber einen Querkanal.

Die technischen Daten des Pervaporationsmoduls sind in folgender Tabelle 6.3 zusammen-
gefaldt:

Tabelle 6.3: Technische Daten eines Moduls des Pervaporationsmodul s zur
L 6semittel abtrennung

Grole Wert

Edelstahl 1.4571
Sintermetall 200 um (Krebsige, Radevormwald

Material poroése HDPE-Platten 250um (Reichelt Chemietechnik,
Heidelberg)
Pervaporationsmembran: Pervapo 1600

Lange 280 mm

Breite 280 mm

Hohe 30 mm

Volumen 0,06 |

Membranfl&che 0,04 m?

spez. Membranflache 650 m*/ m*
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Abbildung 6.7: Aufbau des Pervaporationsmodul zur Ldsemittelabtrennung
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6.22 Leerraumanteil von Festbettreaktor und Membran-Festbettr eaktor

Die Bestimmung des Leerraumanteils der Schiittung sowohl des Festbettreaktors, a's auch des
M embran-Festbettreaktors erfolgt nach der in Kapitel 3.4.3 beschriebenen Methode und ergibt

fUr beide Reaktoren einen Leerraumanteil ergg von 0,38 [Bottinger 2001].

6.23 Druckverlust

Die experimentelle Bestimmung des Druckverlustes wurde mit der in Kapitel 3.4.4
beschrieben Methode von Bottinger [Bottinger 2001] im Rahmen einer Diplomarbeit
durchgefihrt

6.231 Festbettreaktor und Membran-Festbettr eaktor

Zur Berechnung des Druckverlustes fir durchstromte Schittungen werden in der Literatur
verschiedene Ansdtze beschrieben. Einer dieser Ansdtze ist die Gleichung nach Ergun
[Jakubith 1992]:

A2 A 2.4 an
Dp:15oh’h—2’“§El € 9,175 U B €0, gy 045 Re£ 30000 (6.1)
d; e’ g d. ee’ g
mit
Re= a’ re’)‘f; 6.2)

Ein weiterer Ansatz ist die Gleichung nach Brauer fur die Durchstromung von
Kugel schiittungen [Jakubith 1992]:

h>¢ 0,9 >hO,l >Ul,9 ﬁ' e
dl,l 8 3
p

_ 2 I
Dp :160h’(§'2>”§aese 2+31
(%]

p

9 fiir 0,04£ Re£ 30000 (6.3)
(%]

D

Im Membran-Festbettreaktor sind zur Enzymriickhaltung Sintermetallfritten (Krebsoge;

Radevormwald) eingebaut, deren Druckverlust bei der Berechnung des Druckverlustes der
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Reaktoren zu berticksichtigen ist. Die Berechnung des Druckverlustes der Fritten erfolgt mit
der allgemeinen Filtergleichung, deren Parameter a und b vom Hersteller der Sinter-

metallfritten angegeben werden:

Ve 28 TV O = 7840 und b = 8,740° (6.4)

A a beg

Dp

Die Ergebnisse der experimentellen Bestimmung des Druckverlustes und die Berechnung des
Druckverlustes nach Ergun bzw. Brauer sind in Abbildung 6.8 fur den Festbettreaktor und ein
Modul des Membran-Festbettreaktors dargestellt.

(@) 80

204 ¢ Messung .
P 2
60 4 Ansatz nach Brauer R

s0d 7 Ansatz nach Ergun .
40 A
30 -
20 A
10 A

Druckverlust [mbar]

Volumenstrom [I/h]

essung
100 - "
— Ansatz nach Brauer -

80 4 — - Ansatz nach Ergun m
60

40

Druckverlust [mbar]

20

Volumenstrom [I/h]

Abbildung 6.8: Druckverlust des Festbettreaktors (a) und des Membran-Festbettreaktors (b)
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Da die Viskositédt des Substratstroms im Membran-Festbettreaktor deutlich hoher ist, stellt
sich auch ein hoherer Druckverlust im Membran-Festbettreaktor ein. Zwischen den
gemessenen Werten und den berechneten Werten nach den Gleichungen von Ergun
(Gleichung 6.1) bzw. Brauer (Gleichung 6.3) ist eine deutliche Abweichung zu erkennen,
wéhrend sich die Ergebnisse der beiden Gleichungen kaum unterscheiden. Die schlechte
Beschreibung des Druckverlustes durch die beiden Ansétze 183t sich dadurch erkl&ren, dai3
das im trockenen Zustand eingefullte Immobilisat (mit Enzym beladenes Polypropylen)
aufquillt. Dieses Quellen der Tragerpartikel verursacht dann einen hdheren Druckverlust, der

sich mit den Ansétzen von Ergun und Brauer nicht beschreiben &M,

6.2.3.2 Pervaporationsmodul

Die Stromungsfihrung des Feedstroms in der Feedkammer erfolgt durch Kande mit
halbkreisformigem Querschnitt. Fir die Berechnung des Druckverlustes wird die explizite

Gleichung nach Blasius verwendet [Hofmann 1992]:

r>ux

Dp =1

. mit| = (1005Re) %% (6.5)

Die Ergebnisse der experimentellen Messungen und die Berechnung des Druckverlustes nach
der Gleichung von Blasius sind in Abbildung 6.11 dargestellt.
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Abbildung 6.9: Druckverlust eines Moduls des Pervaporationsmoduls
(Punkte: Messung; Linie: Ansatz nach Blasius)

Die Mefawerte werden durch die Berechnung mit der Gleichung nach Blasius (Gleichung 6.5)

sehr gut beschrieben. Des weiteren wird deutlich, dal3 der Druckverlust Uber das Pervapo-
rationsmodul im Vergleich zu den Reaktoren wesentlich grof3er ist.

6.24 Verwellzeitverhalten

Die Altersverteilung der Volumenelemente, die den Reaktor verlassen, wird als Verweilzeit-

vertellung bezeichnet [Levenspiel 1999]:

V xc(t)

o/ x(t) dt

;mitq=t/t =tup/(ersrL) (6.6)

w

E)==

Die Verteilung E(g) gibt an, mit welcher Wahrscheinlichkeit ein VVolumenelement, das den
Reaktor zur Zeit g = 0 in den Reaktor eintritt, ihn zum Zeitpunkt T wieder verla3t. Da zur Zeit
g = ¥ dle Elemente den Reaktor verlassen haben, gilt [Levenspiel 1999]:

¥

0E@) dg =1 (6.7)

0

Das Integral E(q) gibt an, mit welcher Wahrscheinlichkeit ein VVolumenelement, das in den
Reaktor zum Zeitpunkt g=0 eintritt, diesen zur Zeit q wieder verlé’, und wird as

Verweil zeitsummenkurve F(q) bezeichnet:

o)

Fla)=¢E@) dg 6.8)

o

Zur Modellierung des Verweilzeitverhaltens werden in der Literatur verschiedene Modelle, in
Abhangigkeit vom Stromungszustand und der Viskositédt des stromenden Mediums

beschrieben. Fur laminare Stromungen (Re = upd / n< 2300) kann nach Levenspiel
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[Levenspiel 1999] das geeignete Modell mit Hilfe der folgenden Abbildung 6.10 ausgewahlt

werden.

108

|

|
Konvekkionsr
modell '

108
108

102 :
Betriebs- S Axiales

zustande Dispersions-
modell

Re-

1076 ==

I 108

Abbildung 6.10: Diagramm zur Auswahl des Stromungsmodells [Levenspiel 1999]

Die moglichen Betriebszustande der einzelnen Apparate (Festbettreaktor, Membran-
Festbettreaktor und Pervaporationsmodul) mit den entsprechenden Verhaltnissen von Lénge
zu Durchmesser und Werten fir Re-Sc liegen in dem in Abbildung 6.10 eingezeichnete
Bereich. Demzufolge wird das Verweil zeitverhalten mit einem axialen Dispersionsmodell am
besten beschrieben. Die Losung des axialen Dispersionsmodels |a3t sich in der folgenden

Funktion fur die Verweilzeitverteilung angeben [Levenspiel 1999]:

(6.9)

A u
E@)= '
@) /4pIDax/u0|_jeng 4(DaX/uOL)H
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Der axide Dispersionskoeffizient Da wird durch Anpassung an die experimentellen
Untersuchungen zum Verweilzeitverhalten die einzelnen Apparate identifiziert (TableCurve
2D, AISN Software Incorporated). Die experimentelle Bestimmung des Verweil zeitverhal tens

fur verschiedene mittlere Verweilzeiten erfolgt mit der in Kapitel 3.4.5 beschrieben Methode.

6.24.1 Festbettreaktor und M embran-Festbettr eaktor

Als dimensionslose Kennzahl wird aus dem axialen Dispersionskoeffizienten die auf den
Partikeldurchmesser bezogene Péclet-Zahl Pep bestimmt [Levenspiel 1999]:

(6.10)

Fir die Dispersion von Flissigkeiten im Festbett wird in der Literatur Uber einen weiten
Bereich der partikel bezogenen Reynolds-Zahl Rep [Jakubith 1992]

Uo > ; laminar fur Rep< 2 (6.11)

von einer konstanten Péclet-Zahl Pe p berichtet, bei hohen Reynolds-Zahlen Re p ergibt sich
fur die Péclet-Zahl ein theoretischer Grenzwert von zwei [Levenspiel 1999]. In Abbildung
6.11 ist die Abhangigkeit der reziproken Péclet-Zahl 1/Pe p von der Reynolds-Zahl Re p fir
Festbettreaktoren dargestellt.
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Abbildung 6.11: Abhangigkeit der reziproken Péclet-Zahl 1/Pep von der Reynolds-Zahl Rep
[Levenspiel 1999]

Die Abhangigkeit der Péclet-Zahl von der Reynolds-Zahl kann ermittelt werden zu [Chung

und Wen 1968]:
(6.12)

Pe, =0,2+Re2®

Eine weitere dimensionslose Kennzahl ist die Bodensteinzahl Bo,
(6.13)

die geeignet ist, abzuschétzen, ob ein as idea zu betrachtendes axiales Strémungsbild
vorliegt. Ein ideales Stromungsbild liegt vor, wenn die Bodensteinzahl Bo einen Wert von

grof3er hundert (Bo > 100) aufwelst.
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Festbettreaktor

Fur den Festbettreaktor wird der axiale Dispersionskoeffizient D, in Abhangigkeit von der
mittleren Verweilzeit durch Anpassung der Gleichung 6.9 an die Mef3werte identifiziert. In
Tabelle 6.4 sind die Betriebsdaten, dimensionsose Kennzahlen und die Ergebnisse der
Parameteridentifikation fur die Bestimmung des Verweilzeitverhaltens des Festbettreaktors
dargestellt:

Tabelle 6.4: Bestimmung des Verweilzeitverhaltens des Festbettreaktors

t [min] Rep Dax[m°/s] 1/Pep 1/Pep Bo
x10°® Gleichung
6.12
9,4 0,97 2,96 3,56 474 89
15,7 0,56 1,97 4,06 4,80 78
28,5 0,34 1,16 3,97 4,84 80
5,4 0,14 0,38 311 4,89 102

Der Vergleich der Abhangigkeit der reziproken Péclet-Zahl von der Reynolds-Zahl mit der
Abhangigkeit in Abbildung 6.11 bzw. nach Gleichung 6.12 abgeschétzten Péclet-Zahl in
Tabelle 6.4 zeigt eine gute Ubereinstimmung. Die Bodensteinzahl mit einem mittleren Wert
von 87 weist alerdings auf ein nicht-ideales, axiales Stromungsbild hin.

Ein Vergleich der experimentell bestimmten Péclet-Zahl mit der nach Gleichung 6.12
abgeschétzten Péclet-Zahl zeigt aufgrund der in Tabelle 6.4 wiedergegebenen Werte eine
Abweichung hin zu deutlich hoheren Werten.

In Abbildung 6.12 wird an einem Beispiel (t = 65,4 min), anhand der Verwellzeit-
summenkurve F(g), das gemessene dynamische Verhaten des Festbettreaktors mit der
Beschreibung des Verhaltens durch das axiale Dispersionsmodell (Gleichungen 6.8 und 6.9)
verglichen. Zum Vergleich ist das Verweilzeitverhalten eines idealen Strdmungsrohrreaktors

eingezeichnet.
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Abbildung 6.12: Dynamisches Verhalten des Festbettreaktors

Der Vergleich des idealen Stromungsrohrreaktors mit dem Festbettreaktor zeigt eine
Abweichung vom idealen Verhalten, wie bereits anhand der Bodensteinzahl festgestellt
wurde. Die Beschreibung des dynamischen Verhaltens des Festbettreaktors durch das axiale

Dispersionsmodell stimmt gut mit den experimentellen Ergebnissen Uberein.
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Membran-Festbettreaktor

Analog zum Festbettreaktor wird fir ein einzelnes Modul des Membran-Festbettreaktors der
axiale Dispersionskoeffizient D4 in Abhéngigkeit von der mittleren Verweilzeit identifiziert.
Die Betriebsdaten, dimensionsose Kennzahlen und die Ergebnisse  der
Parameteridentifikation fur die Bestimmung des Verwellzeitverhatens des Membran-
Festbettreaktors sind in Tabelle 6.5 zusammengefalit.

Tabelle 6.5: Bestimmung des Verweilzeitverhaltens des Membran-Festbettreaktors

t[mn Rep Dx[m/s 1/Pep 1/ Pep Bo
x107 Gleichung
6.12
1153 0,08 8,16 4,61 4,92 26
1479 0,06 4,91 3,70 4,93 32
2005 0,04 3,36 4,05 4,94 29
2288 0,02 1,16 3,00 4,96 40
4030 001 0,79 3,58 4,97 33

Die Péclet-Zahl des Membran-Festbettreaktors 18/% Uber den eingestellten Bereich der
Reynolds-Zahl einen relativ konstanten Verlauf erkennen. Der Vergleich der Abhéangigkeit
der reziproken Péclet-Zahl von der Reynolds-Zahl mit der Abhangigkeit in Abbildung 6.11
bzw. nach Gleichung 6.12 abgeschétzten Péclet-Zahl in Tabelle 6.5 zeigt eine Abweichung
hin zu deutlich hoheren Werten der reziproken Péclet-Zahl fir den Membran-Festbettreaktor.
Der Grund fur diese starke Abweichung ist vermutlich die Geometrie des Membran-
Festbettreaktors, der im Gegensatz zur Annahme eines kreisférmigen Querschnitts, einen
rechteckigen Querschnitt aufweist.

Die Bodensteinzahl mit einem mittleren Wert von 32 weist dartber hinaus auf ein sehr stark
nicht-ideales, axiales Stromungsbild hin.

Ein Vergleich der experimentell bestimmten Peclet-Zahl mit der nach Gleichung 6.12
abgeschétzten Péclet-Zahl in Tabelle 6.5 zeigt eine im wesentlichen zufrieden stellende

Ubereinstimmung.
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Das dynamische Verhalten des Membran-Festbettreaktors wird in Abbildung 6.13 an einem
Beispiel (t = 115,3 min) anhand der Verweilzeitsummenkurve F(q) mit der Beschreibung

durch das axiale Dispersionsmodell (Gleichungen 6.8 und 6.9) und einem idealen
Strémungsrohr verglichen.
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Abbildung 6.13: Dynamisches Verhalten eines Moduls des Membran-Festbettreaktors

Der Membran-Festbettreaktor zeigt im Vergleich mit dem idealen Stromungsrohrreaktors eine
starke Abweichung vom idealen Verhalten, wie bereits anhand der Bodensteinzahl festgestellt
wurde. Die Abweichung der Beschreibung des dynamischen Verhaltens des Membran-
Festbettreaktors durch das axiale Dispersionsmodell vom experimentellen Verlauf lassen sich
durch die Reaktorgeometrie begrinden, da der Membran-Festbettreaktor keinen
kreisformigen, sondern einen rechteckigen Querschnitt aufweist.
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6.2.4.2 Pervaporationsmodul

Das Pervaporationsmodul kann aufgrund seiner Querschnittsgeometrie von mehreren, parallel
verlaufenden halbkreisformigen Kanden (Kapitel 6.2.1.3) als Stromungsrohr betrachtet
werden, so dai3 die dimensionslose Péclet-Zahl Pe aus dem axialen Dispersionskoeffizienten
wie folgt bestimmt wird [Levenspiel 1999]:

U, xd,
D

ax

Pe= (6.14)

Fur die Dispersion von Flussigkeiten im Stromungsrohr wird in der Literatur die Péclet-Zahl
in Abhangigkeit von der Reynolds-Zahl Re [Jakubith 1992]

u,d

Re= - ; laminar fir Re < 2300 (6.15)
und der Schmidt-Zahl
n
S=— 6.16
Dy (6.16)

betrachtet.
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In Abbildung 6.14 ist die Abhangigkeit der Péclet-Zahl von der Reynolds-Zahl und Schmidt-
Zahl fur laminare Stromungen dargestel|t:

10,0
5,0-

2,0-
1,01

)

Q05
0,24
0,1

1 10 102 108

Abbildung 6.14: Abhangigkeit der Péclet-Zahl von der Reynolds-Zahl und Schmidt-Zahl
[Hofmann 1992]

Die Abhéangigkeit der reziproken Péclet-Zahl von der Reynolds-Zahl &3t sich mit Hilfe der
Schmidt-Zahl darstellen [Levenspiel 1999]:

1 RO i 1<Re<2000 und 0,2<Sc<1000 (6.17)

1
Pe Rec 192

Fir ein einzelnes Modul des Pervaporationsmoduls wird der axiale Dispersionskoeffizient D
in Abhangigkeit von der mittleren Verweilzeit durch Anpassung der Gleichung 6.9 an die
Mel3werte identifiziert. Die Betriebsdaten, dimensionslose Kennzahlen und die Ergebnisse der
Parameteridentifikation fur die Bestimmung des Verweilzeitverhaltens sind in Tabelle 6.6

zusammengefalt.
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Tabelle 6.6: Bestimmung des Verweilzeitverhaltens des Pervaporationsmodul s

t [min] Re Sc ReSc D [m°/9 Pe Pe aus Bo
x10° Gleichung
6.17

1,3 12,15 513 6233 13,79 0,08 0,03 12

2 8,44 513 4332 7,81 0,09 0,04 14
47 4,25 513 2183 3,44 0,11 0,08 16
9,0 1,97 513 1009 141 0,12 0,19 19
18,6 1,00 513 513 0,66 0,13 0,37 20

Ein Vergleich der experimentell bestimmten Péclet-Zahl mit der Abhéngigkeit in Abbildung
6.14 bzw. nach Gleichung 6.17 abgeschétzten Péclet-Zahl in Tabelle 6.6 zeigt eine deutliche
Abweichung. Die Ursache fur diese Abweichung liegt vermutlich in der Annahme eines

Stromungsverhalterns analogen einem Stromungsrohr.

In Abbildung 6.15 wird das dynamische Verhalten des Pervaporationsmoduls an einem
Beispiel (t = 9,0 min) anhand der Verwellzeitsummenkurve F(q) mit der Beschreibung durch
das axiale Dispersionsmodell (Gleichungen 6.8 und 6.9) und einem idealen Strémungsrohr
verglichen.

Das Pervaporationsmodul zeigt im Vergleich mit dem idealen Stromungsrohrreaktors eine
sehr starke Abweichung vom idealen Verhaten. Die Abweichung der Beschreibung des
dynamischen Verhaltens des Pervaporationsmoduls durch das axiale Dispersionsmodell vom
experimentellen Verlauf lassen sich durch die Annahme eines Stromungsverhalterns analogen

einem Stromungsrohr erklaren.



124

ST

0.8 A

— axiales Dispersionsmodell

G
LL
[}
a
2 06
é — - -ideales Stréhmungsrohr
£
3 04
D
N
.m —_— 1
s t =9,0min
o 02
>

0 < ‘ ‘

0,0 1,0 2,0 3,0 4,0

q=t/t[]

Abbildung 6.15: Dynamisches Verhalten eines einzelnen Modul s des Pervaporationsmoduls
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7 Dynamische Modedllierung und Simulation der
kontinuierlichen 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin-Synthese und

experimentelle Beobachtungen in der Miniplant

7.1 Dynamische Modellierung der 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin-Synthese

7.1.1 Festbettreaktor

Die Verwelzetuntersuchung des Festbettreaktors in Kapitel 6.3.4.1 hat ene gute
Ubereinstimmung der Beschreibung des dynamischen Verhaltens durch das axiale Disper-
sionsmodell mit den experimentellen Ergebnissen gezeigt. Die Modellierung des
Festbettreaktors erfolgt durch eine Aufteilung in zwei Phasen, die durchstromte Phase (Bulk-
Phase) mit dem Volumenanteil € ggrV Reskior, UNd die mit der durchstromten Phase in Kontakt

stehende Partikel phase (1-e FBR)V Reaktor -

a) Konvektion

b) axiale Dispersion

c) Stoffiibergang

d) Diffusion und Reaktion

Abbildung 7.1: Schematische Darstellung der Struktur des Festbettreaktormodells



126

Fir die Berechnung der Festbettdurchstréomung in der Bulk-Phase werden durch den axialen
Dispersionsansatz  Ruckvermischungen infolge von Rezirkulationen und Totzonen
beschrieben, und durch den axialen Dispersionskoeffizienten D zusammengefaldt und
berlicksichtigt. Die beschreibende Differentialgleichung fir die Komponente j in der Bulk-
Phase erh@it man durch Bilanzierung der Stoffstrome und Stofflibergangsterme eines

infinitesimalen V olumenel ements [Indelkofer 1996]:

2
B:_ uOﬂCj + ﬂci_l_eFBR 3 k (cj-c‘

N - (7.1
It €rer 12 122 € Remr f ] RP)

wobel der Stofflbergangskoeffzient ks bei bekannter Sherwood-Zahl Sh durch

_shD,

k 7.2
T (7.2)
gegeben ist. Die Abschétzung der Sherwood-Zahl erfolgt nach Wilson [Wilson 1966]:
sh=199 pevs g3 g 0,0016 £Rep £55 (7.3
eFBR
mit
n
=— 7.4
D, (7.4)
und
Re, = Yok (7.5)
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Die Randbedingungen fur Gleichung 7.1 werden unter Vernachlassigung der Dispersion am

Festbetteintritt (z = 0) und Festbettaustritt (z = L) formuliert:

Ic. u
Do oo == —2-(0- ¢ )
ﬂz eFBR
fic;
| z=L = 0
9z

Die Anfangsbedingungen fur Gleichung 7.1 zum Zeitpunkt t = O lautet:

¢ (t=0)=0 far OE£z£L

Die Stoffbilanz in der Partikel phase liefert fir die Komponente j:

Tc, a’c; 21c; 6
_ L2769

€ pp— = — — T I oy xX
FBR ﬂt eff é ﬂrz r ﬂr B Schuttung

Enzym >q‘j

mit den Randbedingungen

e, _
WL:O =0
Ic.
De ‘ﬂ_r] r=rp = Ki (CJB - C r:Rp)

und den Anfangsbedingungen

C(t=0)=0 fur O£rE£Rp

(7.6)

(7.7)

(7.8)

(7.9)

(7.10)

(7.12)

(7.12)
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In Kapitel 4.2.3 wurde der Einflu® der Porendiffusion auf die Reaktionsrate mit Hilfe des
Weisz-Modulus F~ unter den Bedingungen, die fur die kinetischen Untersuchungen gewahit
wurden, abgeschéatzt und anhand des Kriteriums F“ < 0,15 als nicht signifikante Einflu3grofie
eingeordnet. Im Zusammenhang mit der Festbettmodellierung ist indes die Konzentration im
Kern der Flussigkeit von der axialen Koordinate abhangig (fiir Edukte co™"% = co(z) =
e "9 bzw. fiir Produkte cE" = co(z2) = cUI™9). Des weiteren ist der externe
Stofflibergangskoeffizient k; im ideal durchmischten Reaktor mit Sh=f(Re,) erheblich grofder
als im Festbett unter nicht-idealen Stromungsbedingungen mit Sh=f(Re,Sc). Die Kopplung
der Differentialgleichungen 7.1 und 7.9 erfolgt Uber die Randbedingung in Gleichung 7.11,
welche besagt, dald im Flief3gleichgewicht die in das Partikel diffundierte Stoffmenge an
Komponente j gleich der durch Stofflibergang aus der Bulk-Phase an die Partikeloberfléche
ist.

Da fur die verwendete Lipase bereits immobilisiert bereitgestellt wird und die Beladung des
Tragerpartikels mit Enzym unbekannt ist, wird die Enzymbeladung Xgnzym in Gleichung 7.9
gleich eins gesetzt. Ferner wurden die Parameter des Modells fur die Reaktionsrate in
Kapitel 4 bezogen auf die Immobilisstmenge ermittelt. Fir die Reaktionsrate r; der
bilanzierten Komponente j in Gleichung 7.9 wird das entsprechende Reaktionsmodell
(Gleichungen 4.2 bis 4.6) mit den zugehérigen Modellparametern aus Kapitel 4 eingesetzt.
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7.1.2 Membran-Festbettreaktor

Der wesentliche funktionale Unterschied des Membran-Festbettreaktors zum Festbettreaktor
besteht in der Mdoglichkeit, das wéahrend der Reaktion entstehende Wasser mittels
Pervaporation direkt aus dem Reaktionsgemisch abzuziehen (Kapitel 6.2.1.2).

FBR 2

T,

a) Konvektion
b) axiale Dispersion
c) Stofflbergang
Vv d) Diffusion und Reaktion
Resktor e) Stofftransport durch Pervaporationsmembran
Z+dz
H,O
€) €=
z d)
€p
0 :
ﬁv : r

Abbildung 7.2: Schematische Darstellung der Struktur des Membran-Festbettreaktormodells

Die dynamische Modellierung des Membran-Festbettreaktors erfolgt in analoger Weise zum
Festbettreaktor. Aufgrund des rechteckigen Querschnitts des Membran-Festbettreaktors wird
fUr den Radius des Reaktors Regr der halbe hydraulische Querschnitt eingesetzt [Perry 1984]:

d
= \ (7.13)

R = _ h
FBR 2 (1+%)
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Beziiglich der Bilanzierung der Komponente Wasser in der Bulk-Phase ist jedoch zusétzlich

der Stofftransport des Wassers durch die Pervaporationsmembran zu berticksichtigen:

1-[C\Naser =-u, 1-[C\Nasser +D 1-[2(.“W.’=L'ser _ 1- €rer 3

_ rnNaser A\/Ien‘bran 714
fit eFBRﬂZ ax ﬂzz Crer RFBR r:RP) ( )

MWaser L ><'A\:BR 2

kf (C\Nasser = Civasser

Fur den flachenbezogenen Massenstrom an Wasser . wird das Stofftransportmodell

(Gleichungen 5.13 bis 5.15) aus Kapitel 5.3 eingesetzt. Die Volumenstromanderung aufgrund
der Wasserabtrennung und der damit verbundenen Anderung der Strémungsgeschwindigkeit
Uo und der Konzentrationen der Stoffstromkomponenten werden im Modell fir den Membran-
Festbettreaktor nicht berlicksichtigt, da die abgetrennte Menge an Wasser im Vergleich zum
Volumenstrom sehr klein und somit vernachléssigbar ist.

7.1.3 Pervaporationsmodul

Im Pervaporationsmodul wird das Losemittel Aceton durch Pervaporation abgetrennt,
dagegen findet eine Stoffumsetzung nicht statt. Da keine katalytische Umsetzung stattfindet,
ist das Modul auch nicht mit einer Schiittung gefuillt.

<)

TA ceton
) b) Yo 0

Modul

0 z z+dz L

a) Konvektion
b) axiale Dispersion
c) Stofftransport durch Pervaporationsmembran

Abbildung 7.3: Schematische Darstellung der Struktur des Modells fir das
Pervaporationsmodul
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Die Verwellzetuntersuchung des Pervaporationsmoduls in Kapitel 6.3.4.2 hat eine
hinreichend gute Ubereinstimmung der Beschreibung des dynamischen Verhaltens durch das
axiale Dispersionsmodell mit den experimentellen Ergebnissen gezeigt.

Die Modellierung des Pervaporationsmoduls erfolgt analog zur Wasserkonzentration in der
Bulk-Phase des Membran-Festbettreaktors, aber ohne Berticksichtigung des Stofflbergangs
von der Bulk-Phase an die Partikeloberflache. Im Gegensatz zum Membran-Festbettreaktor ist
die Volumenstromanderung aufgrund der Acetonabtrennung zu berticksichtigen, und somit

auch die Anderung der Leerrohrgeschwindigkeit uo.

Die Bilanzierung fir die Komponente Aceton liefert:

2 o
1-[nAceton =-u, ﬂnAceton _ nAceton M + Dax ﬂ nA;eton _ mAceton AMembran dz (715)
ﬂt ﬂZ ﬂZ ﬂZ M Aceton
bzw. die Konzentrationsdnderung zu:
2 o
1-[CAceton - Uo 1-[CAceton _ CAce(on % + Dax ﬂ CAcZeton _ mAceton A\/Ien‘bran (716)
ﬂt ﬂZ ﬂZ ﬂZ M Aceton L ><'A\\/Iodul

Fur den flachenbezogenen Massenstrom an Aceton m,.,wird das Stofftransportmodell

(Gleichungen 5.3 bis 5.12) aus Kapitel 5.2 eingesetzt.
Fur die Gbrigen Stoffstromkomponenten i ergibt sich die Stoffmengenanderung zu:

2
RV LU P (7.17)

bzw. die Konzentrationsdnderung zu:

T°c
e D i 7.18
It 9z 71z * Pa 12 (7.18)
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Die Leerrohrgeschwindigkeit up ergibt sich zu:

1 v_ 1 1 IMyegn

u, = — =
° A\/Iodul ﬂt A\/Iodul r gesamt ﬂt
mit
ﬂmgm - 1-[rnAc:eton + é m
ﬂt ﬂt i1 Aceton ﬂt
bzw.
M :iﬂn'
Tt M.t
und
. _ 1
gesm WAceton + é ﬂ
r Aceton it Aceton r i
mit
m
wo M -
D M My

(7.19)

(7.20)

(7.21)

(7.22)

(7.23)



133

7.1.4 Dynamisches Modellierungstool AspenCustomModelera

In Analogie zum modularen Anlagenaufbau soll ein Modellierungswerkzeug eingesetzt
werden, dal3 entsprechend den modularen Grundoperationen des Verfahrens eine modular
aufgebaute Modellierung und Simulation ermdglicht. Aufgrund der verwendeten
Festbettreaktoren soll der Prozelisimulator partielle Differentialgleichungen in dynamischen
Modellen [6sen kdnnen. Im Unterschied zu den in friheren Arbeiten (Indlekofer, Indlekofer
1996 und Teves, unverotffentlichte Untersuchungen) auf dem DIVA — Anlagensimulator bzw.
auf dem vom Institut fir Chemische Verfahrenstechnik (ICVT; Universitdt Stuttgart)
modifizierten DIVA — Anlagensmulator namens IDAINT durchgefihrten Simulationen fur
enzymkatalysierte Reaktoren sollte im Rahmen dieser Arbeit der kommerzielle
Anlagensimulator der Firma Aspen Technology Incorporated (Cambridge, Massachusetts)
zum Einsatz kommen. Dabei soll ferner die Leistungsféhigkeit dieses in der Industrie weit
verbreiteten Simulators fur die vorliegende Aufgabe getestet werden.

Der ProzeRsimulator AspenCustomModeler® (Version 10.2) ist ein Add-On-Tool der
Basissoftware AspenPlus® (Version 10.2) und erfillt die genannten Kriterien. Dieser
Proze3simulator erméglicht die Erstellung von stationdren und dynamischen Modellen,
einschliefdlich Modellen mit partiellen Differentialgleichungen. Die Benutzeroberfléche ist,
wie bei den meisten anwendungsorientierten Softwarepaketen dblich, in der Window-Technik
gestaltet. Die Erstellung des benutzerdefinierten Modells erfolgt in einem Editor durch
Definition der entsprechenden Variablen und Eingabe der Modellgleichungen. Das erstellte
Modell ist anschlief3end zu kompilieren, bevor es fur die Durchfiihrung von Simulationen
bereit steht. Dabei priift der ProzeRsimulator AspenCustomModeler®  selbstandig, ob das
Gleichungssystem eindeutig bestimmt ist. In einem daftr vorgesehenen Fenster gibt der
Simulator wéhrend der Simulation Status- und Fehlermeldungen aus. Zur Darstellung von
Simulationsergebnissen koénnen Graphiken erstellt werden, in denen die entsprechenden
Groélen Uber der Zeit bzw. Uber den Ortskoordinaten aufgetragen sind. Die Ausgabe von
Simulationsergebnissen kann aber auch in Tabellen erfolgen. Bei einer erneuten Simulation
werden allerdings die alten Ergebnisse in de Graphiken und Tabellen tberschrieben, weshalb

ein Datentransfer in eine entsprechend Software (z.B.: Excel) notwendig ist.



In Tabelle 7.1 sind die Vor- und Nachtelle bei der Anwendung des Prozef3simulator

AspenCustomModeler® zusammenfassend gegentibergestellt.

Tabelle 7.1: Vor- und Nachteile des Prozef’simulator AspenCustomModeler? (Version 10.2)

Vorteile

Nachtelle

haufiger Einsatz in der Industrie p
Kompatibilitét

Support, sowohl Online (Internet, Email),
als auch per Hotline (Telephon, Fax)

gewohnte Benutzeroberflache (Window-
Technik)

einfache Erstellung benutzerdefinierter
stat./dyn. Modelle auch mit partiellen
Differentialgleichungen

Auswahl verschiedener nicht-linearer
Gleichungsl6ser und Integratoren
zeitgleiche Darstellung von
Simulationsergebnissen in Graphiken und
Tabellen

Support nur Uber Ausland
(Belgien/USA)
stark begrenzte Leistungsfahigkeit des
Prozel3simulators bei partiellen
Differentia gleichungen
unzureichende Beschreibung der nicht-
linearen Gleichungsl6ser und
Integratoren
keine Moglichkeit zur Einbindung
eigener Algorithmen aus externen
Datenbanken
mangel hafte Hilfestellung bei
numerischen Problemen
keine Archivierungsmoglichkeit der
Simulationsergebnisse

P Datenexport notwendig




135

7.2 Experimentelle Beobachtung und Simulation stationare Zustande in der Miniplant

7.2.1 Ubersicht

Im Folgenden wird Uber die Ergebnisse zweler verschiedener Experimente in der Miniplant
berichtet. Zun&chst wird das Standzeitverhaten der Miniplant bel einem stationdren
Betriebspunkt untersucht. Nachfolgend wird ausgehend von einem stationdren Standard-
betriebspunkt eine Variation der verschiedenen Betriebsparameter durchgefiihrt und die
stationdren Zustande der Betriebsparametervariation mit dem stationdren  Standard-
betriebspunkt verglichen.

Analog zu den eingestellten Betriebsparametern wird eine Simulation der entsprechenden
Anlagenkomponenten durchgefiihrt und mit den experimentellen Ergebnissen verglichen.
Dazu wird im entsprechenden dynamischen Modell der Anlagenkomponente (Kapitel 7.1) die
eingestellten Betriebsparameter vorgegeben und eine Simulation des Verhaltens der
Komponente solange durchgefiihrt, bis sich der stationére Zustand eingestellt hat.

Die Ergebnisse der experimentellen Beobachtungen und Simulation der stationdren Zusténde
in der Miniplant sind in Tabelle 7.2 zusammengefalt.

Die Diskussion des dynamischen Verhaltens der Miniplant bei Variation der

Betriebsparameter auf Basis von Experimenten und Simulation erfolgt dann in Kapitel 7.3.
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In Tabelle 7.2 sind neben anderen Beobachtungsgrofien folgende Grof3en aufgefthrt:

Ausbeute Y :
Y, = s = Mmra [0l 305 104 (7.24)
| nk,Eingeng | i|
Festbettreaktor: I = Monopalmitin
Dipamitin
k = Tripalmitin
Membran-Festbettreaktor: i = 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin
1,2-Palmitoyl-3-oleylglycerin
Tripamitin
1,2(3)-Dipalmitin
1,2(3)-Oleylpalmitoylglycerin
k = Monopa mitin
Umsatz X; :
X, = uerges " Minegms 900 1oy (7.25)
ni.Eingang
Festbettreaktor: I = Tripamitin

Membran-Festbettreaktor: i = Monopamitin

Raum-Zeit-Ausbeute RZA; :

r-]k,Eingang Yi M i 3
RZA, = [kg/ m° h] (7.26)
Reaktor
Festbettreaktor: I = Monopamitin
k = Tripamitin

Membran-Festbettreaktor: i = Triglycerid
(= 1,3-Oleyl-2-pa mitoylglycerin
+ 1,2-Palmitoyl-3-oleylglycerin
+ Tripalmitin)
1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin
k = Monopa mitin
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Grad der Palmitinsaureveresterung

n. - N -
_ Aoy LENeS x 100 [%] (7.27)
(ni,Ausgang - r1i,Eingang )+ (nk,Ausgang - nk,Eingang)
I = Palmitinsdureethylester
k = Palmitinsaure
Grad der Acylwanderung
‘hi,Ausgang - I:]i,Eingang‘

x 100 [%] (7.28)

‘ni,Ausgang - ni,Eingang‘ +‘nk,Ausgang - nk,Eingang‘

I = 1-Monopa mitin
1,3-Dipamitin
1-Oleyl-3-palmitoylglycerin

k = 2-Monopa mitin

1,2-Dipamitin
1-Oleyl-2-palmitoylglycerin

Ruickreaktion Monopalmitin zu Tripalmitin

nTripaﬂmitin,Ausgang -n

nMonopdmitin,Eingmg -n

Tripamiti n,Eingang X 100 [%] (729)

Monopamitin,Ausgang
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7.2.2 Festbettreaktor

Standzeitver halten bei Ethanolzugabe

In der ersten Reaktionsstufe (Reaktion 1.1 in Abbildung 4.17) wird Ethanol zur Veresterung
der freigesetzten Palmitinsdure (Reaktion 1.2 in Abbildung 4.17) zugegeben, um so das
Gleichgewicht der Hydrolyse von Tripamitin auf Seiten der Produkte zu verschieben. Der
Einflul der Ethanolzugabe auf das Standzeitverhalten des Festbettreaktors tber einen
Zeitraum von 170h ist anhand des Tripamitinumsaizes bzw. der Mono und
Dipamitinausbeute in Abbildung 7.4 dargestellt. Die Betriebsparameter und weitere
Beobachtungsgrofien sind in Tabelle 7.2 zusammengefalit.

1,0 -y - - - L o» . L -
L 4 m
— 08- S L L
] | = m 2l . r
¥ — ol A
E o6d ° Umsatz Tripalmitin
D ' ® Ausbeute Monopamitin
g A Ausbeute Dipalmitin
% 0,4 1
A , N
@ & -+ % “AA_,“_
< 0,2 - A s A
: W auf A
F ‘ A
0,0 -~ T T T T T T T T

Abbildung 7.4: Standzeitverhaltens des Festbettreaktors bei Ethanolzugabe [Bottinger 2001]
(Punkte: Mef3werte; Linie: Simulation)



148

Tripalmitin wird wahrend des gesamten Zeitrums vollstandig umgesetzt, wahrend im
Gegensatz dazu die Ausbeute an Monopamitin Gber die Zeit abnimmt. Im Vergleich dazu
steigt die Dipalmitinausbeute im Laufe der Zeit an. Die Abnahme der Monopal mitinausbeute
bzw. die Zunahme der Dipamitinausbeute ist auf eine sinkende Umsetzung des
Zwischenproduktes Dipalmitin zurtickzufihren. Dies wiederum kann mit einer zeitlichen
Inaktivierung des Enzyms durch das vorhandene Ethanol begrindet werden (Kapitel 4.2.2.3).
Allerdings zeigt sich bis zu Ende der Untersuchungen kein Einflul auf die
Tripalmitinumsetzung. Anaog zur Abnahme der Monopa mitinausbeute sinkt die Raum-
Zeit-Ausbeute an Monopamitin. Dagegen bleibt der Grad der Palmitinsureveresterung Utber
die Dauer der Standzeituntersuchung konstant. Das Ziel, in der nachfolgenden zweiten
Reaktionsstufe die Riickreaktion von freigesetzter Palmitinsdure mit Mono- bzw. Dipalmitin
zu Di- bzw. Tripalmitin zu vermeiden, kann bel einem Veresterungsgrad von 60% allerdings
nicht erreicht werden. Die unerwiinschte Acylwanderung von Dipamitin bleibt tber den
gesamten Versuchszeitraum konstant bel etwa 18%, wéhrend fir Monopamitin keine
Acylwanderung auftritt.

In Abbildung 7.4 ist neben den experimentellen Ergebnissen die Simulation des
Standzeitverhaltens bei Ethanolzugabe mit dem in Kapitel 7.1.1 aufgestellten Modell
dargestellt. Beim simulierten Anfahren des Festbettreaktors ist ein ausgeprégtes Einschwing-
verhalten der Simulation zu erkennen. Im Gegensatz zu den experimentellen Beobachtungen
wird das Tripalmitin nicht vollstédndig umgesetzt. Ferner weist die Simulation Grof3en fur die
Monopal mitin- bzw. Dipalmitinausbeute aus, die den Werten zum Ende der experimentellen
Untersuchungen entsprechen. Dies kann auf eine tberschétzte Inhibierung des Ethanol bei der
Tripalmitinhydrolyse zurtickgefihrt werden (Gleichungen 4.5 und 4.6 bzw. Tabelle 4.14). Des
weiteren kann die zeitliche Abnahme der Monopamitinausbeute bzw. Zunahme der
Dipalmitinausbeute durch die Simulation nicht wiedergegeben werden, da eine Inaktivierung
des Enzyms Uber der Zeit im Modell nicht erfal’t ist. Folglich kann auch die Abnahme der
Raum-Zeit-Ausbeute an Monopamitin  Uber der Zeit durch die Simulation nicht
wiedergegeben werden. Beziiglich des Veresterungsgrades an Palmitinsdure weicht das
Ergebnis der Simulation deutlich vom experimentellen Ergebnis ab, da die Reaktions
geschwindigkeit der Veresterung von Palmitinsaure mit Ethanol im Modell (Gleichung 4.4
bzw. Tabelle 4.13) tberschétzt wird. Die Acylwanderung von Mono- bzw. Dipalmitin ist im
Modell fUr den Festbettreaktor nicht berticksichtigt, so dal3 diese durch die Simulation nicht
abgebildet werden kann.
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Standzeitver halten ohne Ethanolzugabe

Abweichend =zur Untersuchung des Standzeitverhaltens des Festbettreaktors bei
Ethanolzugabe zur Palmitinsaureveresterung wird auf die Zugabe von Ethanol verzichtet, da
Ethanol as verantwortliche Komponente fir die Enzyminaktivierung erachtet wird.
AulBerdem betragt der Grad der Veresterung von freigesetzter Palmitinsdure mit Ethanol zu
Palmitinsaureethylester nur etwa 60%, so da3 sich die angestrebte Vermeidung der
Rickreaktion von Mono- bzw. Dipamitin mit Palmitinsdure zu Di- bzw. Tripalmitin im
nachfolgenden Membran-Festbettreaktor nicht realisieren 1&3t. DarUber hinaus hat sich bel
der Standzeituntersuchung des Membran-Festbettreaktors (Kapitel 7.2.4) herausgestellt, dal3
die eingesetzte Olsiure in technischer Reinheit mit Palmitinsiure (etwa 10%) verunreinigt ist.
Die Menge an Palmitinsiure, die zusammen mit der Olsiure dem Membran-Festbettreaktor
zugefihrt wird, entspricht somit in etwa der Menge an Pamitinsaure aus der Umsetzung von
Tripalmitin im Festbettreaktor.

Die Zugabe von Ethanol zur Veresterung der freigesetzten Palmitinsdure im Festbettreaktor
hat folglich keinen nennenswerten Effekt auf die Vermeidung der Rickreaktion von
Monopamitin zu Di- bzw. Tripamitin im nachfolgenden Membran-Festbettreaktor. Vielmehr
hat die Ethanolzugabe im Festbettreaktor durch die deutliche Inaktivierung des Enzyms
negative Auswirkungen auf die erste Reaktionsstufe.

Das Standzeitverhalten ohne Ethanolzugabe wird im Rahmen der Betriebsparametervariation
experimentell untersucht. Abbildung 7.5 zeigt den zeitlichen Verlauf der Tripa mitinausbeute
bzw. Mono- und Dipa mitinausbeute, die Betriebsparameter und weitere Beobachtungsgrofien
sind in Tabelle 7.2 aufgefihrt.

Es ist deutlich zu erkennen dafl3 bei Abwesenheit von Ethanol keinerlei Enzyminaktivierung
Uber einen Zeitraum von 340h zu erkennen ist. Dies bestétigt die Vermutung der
Verantwortlichkeit von Ethanol fur die Deaktivierung des Enzyms mit fortschreitender
Reaktionszeit.
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Abbildung 7.5: Standzeitverhaltens des Festbettreaktors ohne Ethanolzugabe
(Punkte: Mel3werte; Linie: Simulation)

Im Vergleich zum Standardbetriebspunkt bei Ethanolzugabe betrégt der Tripamitinumsatz
statt 100% nur noch 98%. Sowohl die Monopamitinausbeute, als auch die Dipamitin-
ausbeute bleiben im Gegensatz zur Ethanolzugabe Uber die Zeit konstant. Die konstanten
Werte der Monopa mitinausbeute (73%) bzw. Dipamitinausbeute (25%) der Standzeit-
untersuchung ohne Ethanolzugabe entsprechen in etwa den Werten fur die Mono- bzw.
Dipalmitinausbeute am Ende der Standzeituntersuchung mit Ethanolzugabe (t = 170h). Bei
einer gedanklichen Verlangerung des Beobachtungszeitraumes der Standzeituntersuchung mit
Ethanolzugabe (170h) auf den Zeitraum der Standzeituntersuchung ohne Ethanolzugabe
(340h) wirde die Monopamitinausbeute der Standzeituntersuchung mit Ethanolzugabe
vermutlich noch deutlich weiter absinken, und die Dipamitinausbeute deutlich zunehmen
(Abbildung 7.4). Analog dazu verhélt es sich mit der Raum-Zeit-Ausbeute an Monopal mitin.
Der Grad der Acylwanderung dagegen ist offensichtlich nicht von der Gegenwart von Ethanol
abhangig. Die Simulation des Standzeitverhaltens ohne Ethanolzugabe (Abbildung 7.5) zeigt
im Gegensatz zur Simulation des Standzeitverhaltens bei Ethanolzugabe eine sehr gute
Ubereingtimmung von Experiment und Simulation. Die Acylwanderung kann durch die
Simulation nicht wiedergegeben werden, da diese im Modell des Festbettreaktors nicht erfal3t
ist.
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Betriebsparametervariation

Ausgehend von einem stationéaren Standardbetriebspunkt wird im kontinuierlichen Betrieb der
Miniplant eine Variation der Betriebsparameter Feedvolumenstrom und Feedkonzentration an
Tripalmitin durchgeftihrt und zunéchst nur die stationdren Zustdnde nach jeder Variation
betrachtet. Analog zur experimentellen Durchfihrung der Betriebsparametervariation werden
entsprechende Simulationen der Betriebsparametervariation im Festbettreaktor durchgefihrt.
In Tabelle 7.2 sind die die Betriebsparameter und die Ergebnisse von Experiment und
Simulation sowohl fir den Standardbetriebspunkt, als auch fir die Betriebsparametervariation

zusammengefalt.

Die Verdopplung des Feedvolumenstromes von 0,5 I/h auf 1,0 I/h hat eine Verringerung der
Monopa mitinausbeute und einen Anstieg der Dipalmitinausbeute zur Folge, wahrend der
Tripalmitinumsatz nahezu konstant bleibt. Im Gegensatz zur Abnahme der Monopal mitin-
ausbeute steigt die Raum-Zeit-Ausbeute an Monopa mitin um Faktor 1,8 an. Die Verdopplung
des Feedvolumenstromes zeigt dagegen keinerlei Einflul® auf den Grad der Acylwanderung.

Die Erhéhung der Feedkonzentration an Tripalmitin um Faktor 1,5 von 0,12 mol/l auf 0,18
mol/l hat eine Abnahme der Monopalmitinausbeute und eine Zunahme der Dipamitin-
ausbeute bei konstantem, nahezu vollstdndigem Tripalmitinumsatz zur Folge. Gleichzeitig
steigt, trotz Abnahme der Monopal mitinausbeute die Raum-Zeit-Ausbeute an Monopa mitin.
Analog zur Variation des Feedvolumenstromes zeigt auch die Variation der

Feedkonzentration an Tripalmitin keinen Einflufd auf den Grad der Acylwanderung.

Ein Vergleich von Simulation und Experiment zeigt eine sehr gute Ubereinstimmung der
stationdren Ergebnisse der Betriebsparametervariation. Lediglich der Grad der Acyl-
wanderung kann von der Simulation nicht wiedergegeben werden, da die Acylwanderung von
Mono- bzw. Dipalmitin im Modell nicht erfal3t ist.
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7.2.3 Pervaporationsmodul

Standar dbetriebspunkt bei Ethanolzugabe im Festbettreaktor (Reaktionsstufe 1)

In Kapitel 5.2.1 wurde das Standzeitverhalten der Membran beziglich der Abtrennung von
Aceton bereits untersucht. Dabel blieb aber die Frage nach dem Permeatflul3verhalten von
Ethanol und Wasser offen. Im folgenden wird diese Frage gekléart, in dem das Pervapo-
rationsmodul beim Standardbetriebspunkt in den stationdren Zustand gefahren wird und
entsprechende Untersuchungen beziglich des Ethanol- bzw. Wassergehaltes im Permeat bzw.
Retentat durchgefihrt werden. Des weiteren wird mit den Parametern des Standard-

betriebspunktes eine Simulation durchgeftihrt.

In Tabelle 7.2 sind die Betriebsparameter fir den Standardbetriebspunkt — die
Zusammensetzung des Feedstroms des Pervaporationsmoduls entspricht dem des Produkt-
stroms des Festbettreaktors bei Ethanolzugabe (Kapitel 7.2.2.1) — und die Ergebnisse aus
Experiment und Simulation zusammengefalt.

Ein Vergleich von Experiment und Simulation in Tabelle 7.2 zeigt eine sehr gute
Ubereinstimmung der Ergebnisse fiir die Konzentrationen der Komponenten im Retentat.
Durch Bilanzierung der zu- und abflief3enden Massenstréme des Pervaporationsmoduls wird
experimentell ein Uber den gesamten Beobachtungszeitraum konstanter, mittlerer Massen-
strom an Permeat von 350 g/h ermittelt.

Die Simulation ergibt einen Massenstrom an Aceton von 330 g/h Uber die Gesamt-
membranflache. Der Unterschied zwischen den Massenstromen aus Experiment und
Simulation ist durch die Vernachlassigung des transmembranen Stoffstroms an Ethanol und
Wasser in der Simulation zu erklaren.

Dartber hinaus wird die Konzentration an Ethanol und Wasser im Permeat- und
Retentatstrom mittels geeigneter Analysenmethoden ermittelt. Im Retentatstrom kann mittels
der gaschromatographischen Ethanolbestimmung (Kapitel 3.3.2) kein Ethanol nachgewiesen
werden, daraus folgt eine nahezu vollstdndige Abtrennung des Ethanols durch die
Pervaporation. Die Untersuchung des Wassergehaltes im Retentatstrom mittels der
Bestimmungsmethode nach Karl Fischer (Kapitel 3.4.2) schlégt fehl, da Nebenreaktionen mit
den Stoffkomponenten im Retentat auftreten und somit kein Endpunkt der Titration gefunden
werden kann.

Aus der vollstdndigen Ethanolabtrennung bzw. der Wasserkonzentration im Permeatstrom
von 0,81 mol/l 1&8% sich fir den Retentatstrom des Pervaporationsmoduls die Ethanol-
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konzentration zu 0 mol/l und die Wasserkonzentration zu 0,68 mol/I berechnen. Daraus ergibt
sich ein transmembraner Massenstrom an Ethanol von etwa 8 g/h und ein Massenstrom an
Wasser von etwa 6,5 g/h

Da be der Stofftransportuntersuchung der Ldsemittelabtrennung in Kapitel 5.2 die
Permeation von Ethanol und Wasser Uber die Pervaporationsmembran vernachldssigt wurde,
kann folglich die Ethanol- und Wasserkonzentration im Permeatstrom mittels Simulation
nicht nachvollzogen werden.

Im stationaren Zustand des Standardbetriebspunktes wird experimentell ein Acetongehalt von
29 0/0gesamt, iIM Vergleich dazu ergibt die Simulation des Pervaporationsmoduls fur den

Acetongehalt einen Wert von 22 g/ggesamt-

Betriebsparametervariation

Die experimentelle Variation der Betriebsparameter fur das Pervaporationsmodul kann nicht
durchgefiihrt werden, da die Membran beim erneuten Anfahren der Miniplant mechanisch
beschadigt wurde. Eine Ersatzmembran konnte aufgrund von Lieferschwierigkeiten des
Herstellers nicht beschafft werden.

An dieser Stelle sl darauf hingewiesen, dal3 neben der chemischen Bestandigkeit auch die
mechanische Stabilitdt der Membran von auf3erordentlicher Bedeutung fiir den Einsatz eines
Pervaporationsverfahrens bel der grofdtechnischen Realisierung eines Verfahrens ist. Ferner
ist mit grof3er Sorgfalt auf eine standige Verflgbarkeit der Membran zu achten, auch Uber
Jahre hinweg.

Im Folgenden werden nur die Simulationsergebnisse fur die stationdren Zustande der
Betriebsparametervariation, ausgehend von einem Standardbetriebspunkt ohne Ethanol zugabe
im Festbettreaktor (Reaktionsstufe 1), betrachtet. Die Betriebsparameter und die Ergebnisse
der Simulation sind sowohl fir den Standardbetriebspunkt, as auch fur die
Betriebsparametervariation in Tabelle 7.2 zusammengefalit.

Eine Verdopplung des Feedvolumenstromes von 0,5 I/h auf 1,0 I/h hat eine Halbierung der
Konzentrationen der Komponenten im Retentat zur Folge, da sich gleichzeitig, aufgrund der
kirzeren Verweilzeit, der Acetongehalt im Retentat verdreifacht hat. Der Permeatstrom an
Aceton steigt, da aufgrund der kiirzeren Verweilzeit der mittlere Acetongehalt entsprechend

ansteigt und so der vom Acetongehalt abhangige transmembrane Stoffflufd an Aceton.
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Die Absenkung der Feedtemperatur um 10°C bewirkt eine Zunahme des Acetongehaltes im
Retentatstrom auf nahezu den doppelten Gehalt, da der transmembrane Stoffflufd an Aceton
mit der um 10°C erniedrigten Feedtemperatur abnimmt. Aufgrund des hdheren Acetongehalts

im Retentat nehmen die Konzentrationen der Komponenten im Feed ab.

Die Erhéhung des Permeatdruckes auf Atmospharendruck (1000 mbar) ist gleichbedeutend
mit einem Abschalten der Vakuumpumpe. Es tritt kein transmembraner Massenstrom an
Aceton auf, da der Permeatdruck mit 1000 mbar grof3er als der Dampfdruck von Aceton bel
50°C ist (Gleichung 5.5). Demzufolge entsprechen der Acetongehalt und die Konzentrationen

der Komponenten im Retentat denen im Feedstrom.

7.2.4 Membran-Festbettr eaktor

Standzeitver halten bei Ethanolzugabe im Festbettreaktor (Reaktionsstufe 1)

Fir die Untersuchung des Standzeitverhaltens des Membran-Festbettreaktors der zweiten
Reaktionsstufe wird der Produktstrom des Festbettreaktors (Reaktionsstufe 1) aus dessen
Standzeitverhaltensuntersuchung mit Ethanolzugabe zur Palmitinsdureveresterung (Kapitel
7.2.2.1) durch kontinuierliche Pervaporation (Kapitel 7.2.3) aufkonzentriert, anschlief3end mit
dem Olsaurestrom vermischt und dem Membran-Festbettreaktor zugefiihrt.

Aufgrund von Acylwanderung und auftretender Nebenreaktionen (Kapitel 4.2.1.3) entsteht
ein Diglyceridgemisch aus den Produkten 1,2(3)-Dipalmitin und 1-Oleyl-2(3)-
pamitoylglycerin bzw. en Triglyceridgemisch aus dem Wertprodukt 1,3-Oleyl-2-
palmitoylglycerin, dem Ausgangssubstrat Tripalmitin und 1,2-Palmitoyl-3-oleylglycerin. Da
in der Simulation des Membran-Festbettreaktors die Entstehung dieser Di- bzw. Triglyceride
nicht betrachtet wird, wird im Folgenden das Di- bzw. Triglyceridgemisch zusammengefal3t
betrachtet.

In Tabelle 7.2 sind die Betriebsparameter und die Ergebnisse aus Experiment und Simulation
zusammengefaldt. Abbildung 7.6 zeigt das Standzeitverhalten des Membran-Festbettreaktors
Uber einen Zeitraum von 120h anhand des Monopalmitinumsatzes bzw. der Di- und

Triglyceridausbeuten.
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Abbildung 7.6: Monopalmitinumsatz und Di- bzw. Triglyceridausbeute fur die
Untersuchung des Standzeitverhaltens des Membran-Festbettreaktors
(Punkte: Mef3werte; Linie: Simulation)

Sowohl fir den Monopalmitinumsatz, as auch fur die Di- bzw. Triglyceridausbeute ist keine
Abnahme Uber den gesamten Zeitraum zu erkennen. Im Vergleich zum Festbettreaktor
(Reaktionsstufe 1) wird das Enzym wéahrend der Dauer der Standzeituntersuchung nicht
inaktiv, was auf die Abwesenheit von Ethanol zuriickzufihren ist. Analog zur Triglycerid-
ausbeute bleibt auch die Raum-Zeit-Ausbeute des Membran-Festbettreaktors an Triglycerid
konstant. Unter Berlicksichtigung eines Gehalts an 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin von 73% im
Triglyceridgemisch ergibt fir die Raum-Zeit-Ausbeute an 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin etwa
19 kg/m® h.
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Die Rickreaktion von Monopamitin zu Tripamitin ist auf die hohe Pamitinsdure-
konzentration im Reaktionsgemisch zurtickzufihren. Die hohe Palmitinséurekonzentration im
Feed ist sicherlich zum enen auf den unvollstdndigen Umsatz von Palmitinsdure zu
Palmitinsaureethylester im Festbettreaktor der ersten Reaktionsstufe zurtickzufiihren, zum
anderen aber im wesentlichen auf die sehr starke Verunreinigung der eingesetzten Olsiure
(technische Reinheit) mit Palmitinsdure zu etwa 10%. Der Grad der unerwinschte
Acylwanderung bleibt Uber den gesamten Zeitraum konstant und betrégt bei Monopalmitin
etwa 13%, bei Dipalmitin etwa 12% und bei Oleylpalmitoylglycerin etwa 19%.

Durch Bilanzierung der zu- und abfliefienden Massenstrome des Membran-Festbettreaktors
kann ein Uber den gesamten Zeitraum nahezu konstanter Permeatstrom von 18 g/h festgestellt
werden. Diese Beobachtung und der konstante Monopamitinumsatz bzw. die konstante
Triglyceridausbeute lassen auf keinerlel Veranderung der Membranleistung schlief3en. Dieses
Standzeitverhalten der Membran steht auch im Einklang mit dem Beobachtungen in Kapitel
5.3.1. Die Untersuchung des Wassergehaltes im Produktstrom des Membran-Festbettreaktors
mittels der Bestimmungsmethode nach Karl Fischer (Kapitel 3.4.2) schlagt fehl, da
Nebenreaktionen mit Komponenten des Produktstroms auftreten und somit kein Endpunkt der
Titration gefunden werden kann. Die angestrebte Untersuchung des Permeatstroms beztiglich
des Acetongehalts (Kapitel 5.3.1) schlégt ebenfalls fehl, da die anfallende Menge an Permeat
zu gering ist und als Dampf vollstandig Uber die Vakuumpumpe abgezogen wird.

Ein Vergleich der Ergebnisse aus Experiment und Simulation (Tabelle 7.2) zeigt eine
weitgehend gute Ubereinstimmung. Die Berechnung der Raum-Zeit-Ausbeute an 1,3-Oleyl -2-
palmitolyglycerin durch die Simulation kann nicht erfolgen, da Acylwanderung und
Nebenreaktionen im Modell zur Simulation des Membran-Festbettreaktors nicht erfaldt sind
und das Triglyceridgemisch zusammengefaldt betrachtet wird. Ebenso ist die Ruickreaktion
von Palmitinsdure mit Mono- bzw. Dipamitin zu Di- bzw. Tripamitin im Modell nicht
berticksichtig. Die sehr deutliche Abweichung des Permeatstroms aus Experiment und
Simulation resultiert daraus, dal? der transmembrane Acetonstrom im Modell zur Simulation
des Stofftransportes an Wasser Uber die Membran (Kapitel 5.3.1 bzw. 5.3.2) nicht
berlicksichtigt ist.
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Betriebsparametervariation

In Analogie zur Betriebsparametervariation beim Festbettreaktor (Reaktionsstufe 1) wird
ausgehend von einem stationdren Standardbetriebspunkt eine Variation der Betriebsparameter
durchgeftihrt und zunéchst nur die stationéren Zustande nach jeder Variation betrachtet. Zum
Vergleich wird vor und nach jeder Parametervariation der Membran-Festbettreaktor mit den
Parametern des Standardbetriebspunktes gefahren und der stationére Zustand betrachtet. Die
Durchfihrung der experimentellen Betriebsparametervariation erfolgt abgetrennt vom
vorgeschaltetem Pervaporationsmodul zur Losemittelabtrennung, da die Membran des
Moduls durch mechanische Belastung beschédigt wurde (Kapitel 7.2.3.2) und ersatzweise
nicht beschafft werden konnte. Anstelle dessen erfolgt die angestrebte Aufkonzentrierung des
Stoffstromes durch vollstandige Verdampfung des Losemittels Aceton in einem Rotations-
verdampfer, dabel wird auch das enthaltene Wasser nahezu vollstdndig mitverdampft. Im
Anschlu? wird das verfestigte Stoffgemisch mit Aceton wieder aufgelost, und der
entsprechende Wassergehalt durch Zugabe von Wasser eingestellt. Entsprechend der
Variation der Betriebsparameter werden Simulationen durchgefiihrt. Im Folgenden werden
nur die Ergebnisse der stationdren Zustande fir die Parametervariation aus Experiment und
Simulation betrachtet (Tabelle 7.2).

Die Variation der Feedkonzentration an Olsiure von 2,22 mol/I nach 1,72 mol/l erfolgt durch
Halbierung des Massenstroms an Olsaure im Feed von 180 g/h auf 90 g/h. Daraus resultiert
auch eine Veranderung der Konzentrationen der tbrigen Feedkomponenten. Die Ausbeute an
Triglycerid steigt trotz der Verringerung der Olsiurekonzentration, da durch Halbierung des
Massenstroms an Olsiure die Verweilzeit steigt. Im Gegensatz zur Triglyceridausbeute fallt
aufgrund der langeren Verwellzeit die Diglyceridausbeute, wahrend der Monopa mitinumsatz
nahezu konstant bleibt. Trotz der grofReren Verweilzeit nimmt die Raum-Zeit-Ausbeute an
Triglycerid bzw. 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin zu. Die Rickreaktion von Monopamitin zu
Tripalmitin bleibt dabei nahezu konstant. Gleichzeitig nimmt die Acylwanderung von
Monopa mitin deutlich zu, wéhrend die Acylwanderung von Dipamitin abnimmt und die von
Oleylpalmitoylglycerin nahezu konstant bleibt. Der Vergleich des Permeatstroms mit dem

Standardbetriebspunkt zeigt keinerlei Beeinflussung durch die Olsiurekonzentration.
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Die Erhohung der Feedkonzentration an Monopa mitin um Faktor 1,2 von 0,18 mol/l auf 0,21
mol/lI bewirkt einen Riickgang der Triglyceridausbeute, analog dazu nehmen die Dipalmitin-
ausbeute und der Monopal mitinumsatz ab.

Trotz der Abnahme der Triglyceridausbeute steigt die Raum-Zeit-Ausbeute an Triglycerid an.
Dagegen nimmt die Raum-Zeit-Ausbeute an 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin ab, da der Anteil
des 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerins am Triglyceridgemisch sinkt. Die Ruckreaktion von
Monopa mitin zu Tripalmitin nimmt um mehr als Faktor 2 zu.

Der Grad der Acylwanderung von Monopamitin und Oleylpamitoylglycerin bleibt nahezu
konstant, wahrend die Acylwanderung von Dipalmitin steigt. Ebenso wie die obige Variation
der Betriebsparameter Feedvolumenstrom und Feedkonzentration an Olsiure hat die
Erhdhung der Feedkonzentration an Monopal mitin keinen Einflufd auf den Permeatstrom.

Die Verdopplung des Feedvolumenstromes von 0,25 I/h auf 0,5 I/h bewirkt, aufgrund der um
Faktor 2 kirzeren Verweilzeit, eine Reduzierung der Ausbeute an Triglycerid. Analog dazu
fallt der Monopal mitinumsatz, wahrend die Diglyceridausbeute nahezu konstant bleibt. Trotz
der Abnahme der Triglyceridausbeute steigt die Raum-Zeit-Ausbeute an Triglycerid. Dagegen
falt die Raum-Zeit-Ausbeute an 1,3-Oleyl-2-pamitoylglycerin, da der Anteil des 1,3-Oleyl-
2-palmitoylglycerins an der gesamten Triglyceridausbeute fallt, wahrend der Anteil an
Tripalmitin steigt. Die Ruckreaktion von Monopalmitin zu Tripalmitin steigt durch die
Verdopplung des Feedvolumenstromes etwa um Faktor 2. Die Acylwanderung von Mono-
und Dipamitin sowie von Oleylpamitoylglycerin bleibt bei Verdopplung des Feed-
volumenstromes nahezu konstant. Analog zur Halbierung des Massenstroms an Olsiure im
Feed ergibt sich fur die Verdopplung des Feedvolumenstromes keinerlei Einflul3 auf den
transmembranen Permeatstrom im Membran-Festbettreaktor der zweiten Reaktionsstufe.

Der Einflul des Permeatdruckes auf die Wasserabtrennung wird durch Abschalten der
Vakuumpumpe und durch Druckausgleich des Wasserkondensators mit der Umgebung
untersucht. Bel dem so eingestellten Umgebungsdruck von etwa 1000mbar ist keine
Wasserabtrennung durch Pervaporation zu erwarten. Das Abschalten der Vakuumpumpe des
Membran-Festbettreaktors, und der damit verbundenen Erhéhung des Permeatdruckes von
50 mbar auf 1000mbar verursacht einen Riickgang der Triglyceridausbeute, der Dipalmitin-
ausbeute und des Monopal mitinumsatz. Der Grund fur diesen Riickgang von Ausbeute und
Umsatz ist der Anstieg der Wasserkonzentration aufgrund der fehlenden Wasserabtrennung
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durch Pervaporation und der damit verbundenen Verschiebung der Gleichgewichtslagen der
entsprechenden Reaktionen (Kapitel 4.2.2.4).

Da die Triglyceridausbeute féllt sinkt auch die Raum-Zeit-Ausbeute an Triglycerid. Analog
zur Abnahme der Raum-Zeit-Ausbeute an Triglycerid fallt auch die Raum-Zeit-Ausbeute an
1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin, da der Antell des 1,3-Oleyl-2-pamitoylglycerins am Trigly-
ceridgemisch sinkt. Die Ruckreaktion von Monopalmitin zu Tripalmitin nimmt leicht zu. Der
Grad der Acylwanderung von Monopalmitin und Oleylpalmitoylglycerin nimmt ab, wahrend
im Gegensatz dazu die Acylwanderung von Dipamitin steigt. Da im Permeatraum des
Membran-Festbettreaktors kein Vakuum angelegt ist ergibt sich auch kein transmembraner
Permeatstrom.

Ein Vergleich der Ergebnisse aus Experiment und Simulation (Tabelle 7.2) zeigt fur ale
Betriebsparametervariationen eine weitgehend gute Ubereinstimmung. Die Berechnung der
Raum-Zeit-Ausbeute an 1,3-Oleyl-2-palmitolyglycerin durch die Simulation kann nicht
erfolgen, da Acylwanderung und Nebenreaktionen im Modell zur Simulation des Membran-
Festbettreaktors nicht erfafdt sind und das Triglyceridgemisch zusammengefaldt betrachtet
wird. Ebenso ist die Ruckreaktion von Monopamitin zu Tripalmitin im Modell nicht
berticksichtig. Die sehr deutliche Abweichung des Permeatstroms aus Experiment und
Simulation resultiert daraus, dal? der transmembrane Acetonstrom im Modell zur Simulation
des Stofftransportes an Wasser Uber die Membran (Kapitel 5.3.1.3 bzw. 5.3.2) nicht
berlicksichtigt ist.

7.3 Experimentelle Beobachtung und Simulation des dynamischen Verhaltens der

Anlage

In Kapitel 7.2 wurde fir die Betriebsparametervariation ein Vergleich der stationdren
Zustande aus Experiment und Simulation durchgefihrt. Im folgenden erfolgt eine Betrachtung
der dynamischen Ubergénge von einem stationaren Betriebspunkt in den Néchsten sowohl fiir
die Experimente, als auch fur die Simulation.

Die Simulation des dynamischen Verhaltens der Anlage ist von grundlegender Bedeutung fir
die Analyse des Anfahrverhaltens und fir die Losung regeltechnischer Problemstellungen bel
Betriebsstorungen.
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7.3.1 Festbettreaktor

Das dynamische Verhalten des Festbettreaktors auf Anderungen des Feedvolumenstromes
und der Feedkonzentration an Tripalmitin ist in Abbildung 7.7 beispielhaft fur die
Monopal mitinkonzentration zusammengefaldt. Eine detaillierte Diskussion der einzelnen
Parametervariation folgt im Anschluf3.
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Abbildung 7.7: Ubersicht des dynamischen Verhaltens des Festbettreaktors bei
Betriebsparametervariation (Punkte: Mef3werte; Linie: Simulation)
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Zundchst erfolgt ein stationdrer Betrieb des Festbettreaktors mit den Standardbetriebs-
bedingungen Uber einen Zeitraum von 121,7 h. Anschlief3end erfolgt die Verdopplung des
Volumenstroms von 0,5 I/h auf 1,0 I/h und eine Beobachtung des Reaktorverhaltens bis zum
Zeitpunkt 149,5 h. Zum Vergleich, ob der stationdre Betriebspunkt der Standardeinstellung
wieder erreicht werden kann, wird der Reaktor mit den Standardbetriebsparametern im
Zeitraum von 1495 h bis 1949 h betrieben. Die Variation der Feedkonzentration an
Tripalmitin von 0,12 mol/l auf 0,18 mol/l erfolgt im Zeitraum von 194,9 h bis 220,6 h.
Anschliel3end erfolgt wiederum eine RUckstellung der Betriebsbedingungen auf die
Standardwerte und eine Beobachtung des Reaktorverhaltens bis zum Zeitpunkt 340h.

Es ist deutlich zu erkennen, dal’ der Festbettreaktor nach Ruckstellung auf den Standard-
betriebspunkt den gleichen stationdren Zustand erreicht. Dieser stationdre Zustand des
Standardbetriebspunktes ist auch keiner zeitabhéngigen Enzyminaktivierung unterworfen, da
kein Ethanol im Feed zugegeben wird (Kapitel 7.2.2).

Im Folgenden wird die Dynamik der Betriebsparametervariation im Detail fur jede einzelne

Betriebsparametervariation diskutiert.

Variation des Feedvolumenstromes

In Abbildung 7.8 ist der Zeitbereich der Erhohung des Feedvolumenstromes von 0,5 I/h auf
1,0 I/h zur besseren Darstellung der Dynamik aus Abbildung 7.7 vergrofi3ert dargestellt.

Es ist zu erkennen, dal3 die Antwort auf die Verdopplung des Feedvolumenstromes in Form
der Monopamitinkonzentration am Reaktorausgang sowohl fur Experiment, als auch fir
Simulation sofort erfolgt. Da im Reaktormodell keine Druckgradienten entlang des Reaktors
berlicksichtigt sind, wirkt sich die Volumenstroménderung in Form von Verdnderung der
Verweilzeit ohne Zeitverzogerung auf die Stoffumsetzung und somit auf die Monopal mitin-
konzentration am Reaktorausgang aus.

Die Beschreibung des dynamischen Verhaltens des Festbettreaktors auf die Erhéhung des
Feedvolumenstromes durch das Modell zeigt im Wesentlichen eine gute Ubereinstimmung
von Experiment und Simulation. Dagegen deutet das Unter- bzw. Uberschwingen am Beginn
bzw. Ende der Volumenstromvariation auf eine ausgepragte Schwéache der Numerik des

Prozel3simulators AspenCustomModelerd (Kapitel 7.1.4) hin.
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Abbildung 7.8: Dynamisches Verhalten des Festbettreaktors bei Variation des
Feedvolumenstromes (Punkte: Mef3werte; Linie: Simulation)
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Variation der Feedkonzentration an Tripalmitin
Analog zur Variation des Feedvolumenstromes wird der Zeitbereich der Erhohung der Feed-
konzentration an Tripalmitin von 0,12 mol/l auf 0,18 mol/I aus Abbildung 7.7 vergrof3ert:
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Abbildung 7.9: Dynamisches Verhalten des Festbettreaktors bei Variation der
Feedkonzentration an Tripalmitin (Punkte: Mel3werte; Linie: Simulation)
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Die Erhohung der Feedkonzentration an Tripalmitin von 0,12 mol/I auf 0,18 mol/l wirkt sich
aufgrund des Verweilzeitverhaltens des Festbettreaktors (Kapitel 6.2.4.1) nicht sofort auf die
Monopal mitinkonzentration am Reaktorausgang aus. Ein Vergleich von Experiment und
Simulation fur das dynamischen Verhaltens des Festbettreaktors auf die Erhthung der
Konzentration an Tripalmitin im Feed zeigt eine sehr gute Ubereinstimmung der Ergebnisse

von Experiment und Simulation.

7.3.2 Membran-Festbettr eaktor

Das dynamische Verhalten des Membran-Festbettreaktors auf Anderungen der Betriebs-
parameter ist in  Abbildung 7.13 bespielhaft fur die Triglyceridkonzentration
zusammengefalt.

Zunéchst erfolgt ein stationdrer Betrieb des Membran-Festbettreaktors mit den Standard-
betriebsbedingungen Uber einen Zeitraum von 25,4h. Anschlief3end erfolgt die Variation der
Feedkonzentration an Olsaure von 2,22 mol/l auf 1,72 mol/l im Zeitraum von 25,4h bis 50,3h.
Zum Vergleich, ob der stationére Betriebspunkt der Standardeinstellung wieder erreicht
werden kann, wird der Reaktor mit den Standardbetriebsparametern im Zeitraum von 50,2h
bis 73,6h betrieben. Die Variation der Feedvolumenstromes von 0,25 I/h auf 0,5 I/h erfolgt im
Zeitraum von 73,6h bis 98,5h. Anschlief3end erfolgt wiederum eine Rickstellung der
Betriebsbedingungen auf die Standardwerte und eine Beobachtung des Reaktorverhaltens bis
zum Zeitpunkt 121,4h, bevor im Zeitraum von 121,4h bis 142,6h die Feedkonzentration an
Monopamitin von 0,18 mol/l auf 0,21 mol/l variiert wird. Zum Schlul3 wird nach einer
Rickstellung des Membran-Festbettreaktors auf die Standardbetriebsbedingungen der
Permeatdruck im Zeitraum von 151,4h bis 171,3h von 50mbar auf 1000 mbar
(Umgebungsdruck) erhoht.

In Abbildung 7.13 ist deutlich zu erkennen, dal} der Membran-Festbettreaktor nach
Ruckstellung auf den Standardbetriebspunkt den gleichen stationéren Zustand erreicht.

Im Folgenden wird die Dynamik der Betriebsparametervariation im Detail fur jede einzelne
Variation diskutiert.
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Abbildung 7.13: Ubersicht des dynamischen Verhaltens des Membran-Festbettreaktors bei
Betriebsparametervariation (Punkte: Mef3werte; Linie: Simulation)
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Variation der Feedkonzentration an Olsaure
Die Variation der Feedkonzentration an Olsiure von 2,22 mol/l auf 1,72 mol/l aus Abbildung
7.13ist in Abbildung 7.14 vergrofiert dargestellt.
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Abbildung 7.14: Dynamisches Verhalten des Membran-Festbettreaktors bel Variation der
Feedkonzentration an Olsiure (Punkte: MeRwerte; Linie: Simulation)
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Die Antwort auf die Absenkung der Feedkonzentration an Olsaure von 2,22 mol/l auf 1,72
mol/l in Form der Triglyceridkonzentration erfolgt ohne zeitlichen Verzug. Die Absenkung
der Olsiurekonzentration wird durch Verringerung des zudosierten Olsiurestroms erreicht,
folglich Verandert sich auch entsprechend die Verweilzeit. Daim Modell fur den Membran-
Festbettreaktor keine Druckgradienten berticksichtigt sind, hat diese Konzentrations- bzw.
Volumenstromanderung eine Auswirkung ohne zeitliche Verzégerung auf die Triglycerid-
konzentration.

Das dynamische Verhadten des Membran-Festbettreaktors auf die Verminderung der
Konzentration an Olsaure im Feed wird durch das Modell im wesentlichen gut wiedergegeben
und zeigt eine gute Ubereinstimmung der Ergebnisse von Experiment und Simulation.
Allerdings ist die Beschreibung des Ubergangs aus dem stationaren Zustand in die Dynamik
bei Erniedrigung bzw. Erhohung der Olsiurekonzentration am Anfang (25,4h) bzw.
Ende (50,3h) der Variation durch die Simulation nicht zufriedenstellend. Der Grund fir
diesen ,eckigen* Ubergang liegt vermutlich an der Numerik des ProzeRsimulators
AspenCustomModelerd zur simultanen Losung des Systems von nicht-linearen

Differentiagleichungen.
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Variation des Feedvolumenstromes
Analog zur Variation der Feedkonzentration an Olsiure ist die Dynamik der Variation des
Feedvolumenstromesin Abbildung 7.15 detaillierter gezeigt.
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Abbildung 7.15: Dynamisches Verhalten des Membran-Festbettreaktors bel Variation des
Feedvolumenstromes (Punkte: Mef3werte; Linie: Simulation)
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Analog zur Variation der Olsiurekonzentration im Feed erfolgt bel Variation des
Feedvolumenstromes die Antwort ohne Zeitverzug. Die Simulation zeigt eine gute
Beschreibung des dynamischen Verhaltens des Membran-Festbettreaktors bel Variation des
Feedvolumenstromes. Allerdings ist auch bei der Volumenstromvariation die Beschreibung
des Ubergangs aus dem stationéren Zustand in die Dynamik zu Beginn (73,6h) und am Ende
(98,5n) der Variation nicht zufriedenstellend.

Variation der Feedkonzentration an Monopalmitin

In Abbildung 7.16 ist die Dynamik der Variation der Feedkonzentration an Monopal mitin aus
Abbildung 7.13 im Detail gezeigt.

Die Antwortverzogerung bei Variation der Feedkonzentration aufgrund des Verwellzeit-
verhaltens des Membran-Festbettreaktors (Kapitel 6.2.4.1) ist am Beispiel der
Monopamitinkonzentration deutlich zu erkennen. Die Beschreibung der Variation der
Monopal mitinkonzentration im Feed durch die Simulation zeigt eine gute Beschreibung des
dynamischen Verhaltens des Membran-Festbettreaktors. Im Gegensatz zu den bisherigen
Parametervariationen ist bel der Konzentrationsvariation von Monopalmitin die Beschreibung
des Ubergangs aus dem stationaren Zustand in die Dynamik zu Beginn (121,4h) und am Ende
(142,6h) der Variation sehr gut.
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Abbildung 7.16: Dynamisches Verhalten des Membran-Festbettreaktors bel Variation der
Feedkonzentration an Monopa mitin
(Punkte: Mef3werte; Linie: Simulation)
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Variation des Permeatdruckes

In Abbildung 7.17 ist die Variation des Permeatdruckes aus Abbildung 7.13 im Detail gezeigt.
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Abbildung 7.17: Dynamisches Verhalten des Membran-Festbettreaktors bei Variation des
Permeatdruckes (Punkte: Mef3werte; Linie: Simulation)
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Auch fur die Variation des Permeatdruckes ist die Antwortverzbgerung des Membran-
Festbettreaktors aufgrund seines Verwellzeitverhatens deutlich zu erkennen.

Die Beschreibung der Variation des Permeatdruckes durch die Simulation zeigt eine gute
Beschreibung des dynamischen Verhaltens des Membran-Festbettreaktors. Analog zur
K onzentrationsvariation von Monopalmitin im Feed ist die Beschreibung des Ubergangs aus
dem stationdren Zustand in die Dynamik zu Beginn (151,4h) und am Ende (171,3h) der
Variation sehr gut.

7.4 Simulation der Einfllsse ver schiedener Betriebsparameter

In den Kapiteln 7.2 und 7.3 erfolgte eine Evaluierung der Modelle fir die Grundoperationen,
anhand enes Vergleichs von Experiment und Simulation, sowohl fir stationére
Betriebszusténde, als auch fir das dynamische Verhaten. Zur effizienteren Synthese von
1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin wird im folgenden eine Analyse des Verfahrens am Beispiel
der Produktausbeute bzw. der Raum-Zeit-Ausbeute stationarer Zustande fur beide Reaktions-
stufen durchgefiihrt.

Ziel der Prozel3optimierung ist eine bestmdgliche Produktausbeute bei grof3tmoglicher Raum-
Zeit-Ausbeute. Eine niedrigere Produktausbeute hat hohere Kosten fur die Beschaffung der
Substrate und Aufreinigung der Produkte zur Folge. Dagegen verursachen niedrigere Raum-
Zeit-Ausbeuten hohere Investitionskosten fur die Beschaffung entsprechend notwendig
grolerer Reaktoren.
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7.4.1.1 Optimierung der Produktausbeute an Monopalmitin

Die Ausbeute an Monopa mitin wird zun&chst in Abhéngigkeit von der Verweilzeit und den

Feedkonzentrationen an Tripalmitin und

Wasser untersucht. In Abbildung 7.18 ist die

Abhangigkeit der Monopal mitinausbeute von der Verweilzeit und den Feedkonzentrationen

an Tripalmitin und Wasser gezeigt.
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Abbildung 7.18: Abhangigkeit der Monopal mitinausbeute von der Verweilzeit

und den Feedkonzentrationen an Tripalmitin (a) und Wasser (b)
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In beiden Abbildungen nimmt die Monopa mitinausbeute bis zu einer Verweilzeit von etwa
1h zu, und bleibt dann unabhangig von der Verweilzeit konstant. Eine schrittweise Erhdhung
der Feedkonzentration an Tripamitin in Abbildung 7.18a zeigt, aufgrund der Substratiiber-
schufthemmung des Enzyms durch Tripalmitin (Kapitel 4.2.2.1), eine deutliche Abnahme der
Monopa mitinausbeute. Im Gegensatz dazu nimmt mit Zunahme der Wasserkonzentration im
Feed (Abbildung 7.18b) die Monopal mitinausbeute deutlich zu.

Wie in den Abbildungen 7.18a und 7.18b deutlich zu sehen ist, ergibt eine Verweilzeit im
Reaktor von langer als 1h keine nennenswerte Steigerung der Monopal mitinausbeute. Daher
wird nachfolgend die Abhangigkeit der Monopa mitinausbeute von der Tripalmitin- und

Wasserkonzentration im Feed bel einer Verwellzeit von t =1h untersucht.
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Abbildung 7.19: Abhangigkeit der M onopal mitinausbeute von den Feedkonzentrationen an

Tripalmitin und Wasser bei einer Verwellzeit vont=1h

Abbildung 7.19 zeigt deutlich, dal3 mit abnehmender Tripal mitinkonzentration und

zunehmender Wasserkonzentration die Monopal mitinausbeute steigt.
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7.4.1.2 Optimierung der Raum-Zeit-Ausbeute an Monopalmitin

Analog zur Monopal mitinausbeute wird die Raum-Zeit-Ausbeute an Monopamitinin
Abhangigkeit von der Verweilzeit und den Feedkonzentrationen an Tripalmitin und Wasser in
Abbildung 7.20 dargestellt.
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Abbildung 7.20: Abhangigkeit der Raum-Zeit-Ausbeute an Monopa mitin von der
Verwellzeit und den Feedkonzentrationen an Tripalmitin (a) und Wasser (b)
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Die Raum-Zeit-Ausbeute an Monopamitin nimmt mit steigender Verweilzeit sowohl mit
zunehmender Tripalmitinkonzentration (Abbildung 7.20a), as auch mit zunehmender
Wasserkonzentration (Abbildung 7.20b) bis zu einer Verweilzeit von t=1h stark ab. Bei
Verwellzeiten langer als 1h ist die Abnahme der Raum-Zeit-Ausbeute nicht mehr so deutlich
und fallt mit grolerer Verweilzeit immer geringer aus. Sowohl eine Erhdhung der
Tripalmitinkonzentration, als auch der Wasserkonzentration im Feed bewirkt einen Anstieg
der Raum-Zeit-Ausbeute an Monopamitin. Dieser Anstieg der Raum-Zeit-Ausbeute in
Abhangigkeit von der Tripamitin- bzw. Wasserkonzentration ist allerdings nicht so deutlich
ausgepragt wie die Abnahme der Raum-Zeit-Ausbeute in Abhangigkeit von der Verweilzeit.
Abschlief3end wird in Analogie zur Optimierung der Produktausbeute in Kapitel 7.4.1.1 die
Abhangigkeit der Raum-Zeit-Ausbeute von der Tripalmitin- und Wasserkonzentration im
Feed bel einer Verweilzeit von t=1h dargestellt.
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Abbildung 7.21: Abhangigkeit der Raum-Zeit-Ausbeute an Monopa mitin von den Feed-

konzentrationen an Tripalmitin und Wasser bei einer Verwellzeit von t=1h

Abbildung 7.21 zeigt eine deutliche Zunahme der Raum-Zeit-Ausbeute an Monopa mitin bel

steigender Tripalmitin- und Wasserkonzentration
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7.4.1.3 Gegenuberstellung der Optimierung von Produktausbeute und Raum-Zeit-
Ausbeute an M onopalmitin fir den Festbettreaktor

Die Optimierung der Produktausbeute in Kapitel 7.4.1.1 und der Raum-Zeit-Ausbeute in
Kapitel 7.4.1.2 zeigt eine gegenlaufige Entwicklung fur die Erhéhung der Verweilzeit im
Reaktor und die Zunahme der Feedkonzentration an Tripalmitin. Eine Erhohung der
Verweilzeit bewirkt eine Steigerung der Ausbeute an Monopal mitin, wahrend die Raum-Zeit-
Ausbeute an Monopalmitin drastisch sinkt. Die Zunahme der Feedkonzentration an
Tripalmitin bel konstanter Verwellzeit im Reaktor dagegen bewirkt eine Abnahme der
Monopamitinausbeute bei  gleichzeitigem Anstieg der Raum-Zeit-Ausbeute an
Monopamitin. Im Gegensatz dazu nimmt sowohl die Produktausbeute, als auch die Raum-
Zeit-Ausbeute an Monopalmitin mit steigender Wasserkonzentration zu.

Aus der gegenlaufigen Entwicklung von Produktausbeute und Raum-Zeit-Ausbeute in
Abhangigkeit von der Verwellzeit und Feedkonzentration an Tripamitin resultiert ein
Optimierungsproblem, dal3 mit rein technischen Vorgaben nicht geldst werden kann. Eine
niedrigere Produktausbeute hat hthere Kosten fur die Beschaffung der Substrate und
Aufreinigung der Produkte zur Folge. Dagegen verursachen niedrigere Raum-Zeit-Ausbeuten
hohere Investitionskosten fir die Beschaffung entsprechend notwendig grof3erer Reaktoren.
Eine,, im Sinne der industriellen Prozeffoptimierung, sinnvolle Losung des
Optimierungsproblems ist die Uberlagerung der Produktausbeute bzw. Raum-Zeit-Ausbeute
mit entsprechenden Kostenfunktionen, Aufsummierung der gebildeten Kostenfunktionen und
Optimierung der resultierenden Kostenfunktion. Zuverldssige Daten zur Erstellung

entsprechender Kostenfunktionen liegen leider nicht vor.
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7.4.2 Membran-Festbettreaktor

Da die Simulation der Synthese von 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin nicht zwischen dem
Wertprodukt 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin, dem Nebenprodukt und dem Ausgangssubstrat
Tripalmitin unterscheiden kann (siehe auch Kapitel 7.2.4), wird im Folgenden fur dieses
Triglyceridgemisch zusammengefald die Produktausbeute bzw. Raum-Zeit-Ausbeute
betrachtet.

7.4.2.1 Optimierung der Produktausbeute an Triglycerid

Die Triglyceridausbeute ist in Abbildung 7.22 in Abhéngigkeit von der Verwellzeit und den

K onzentrationen an Olsiure und Monopal mitin im Feed gezeigt.

Die Produktausbeute an Triglycerid nimmt mit zunehmender Verweilzeit, in Abhangigkeit
von der Olsiure- bzw. Monopalmitinkonzentration, stetig zu. Im Gegensatz zur Produkt-
ausbeute an Monopamitin im Festbettreaktor erreicht die Triglyceridausbeute im Membran-
Festbettreaktor in Abhangigkeit von der Verweilzeit keinen Maximalwert. Die schrittweise
Erhohung der Olsiurekonzentration im Feed (Abbildung 7.228) fiihrt zu einer deutlichen
Steigerung der Produktausbeute. Dagegen sinkt in Abbildung 7.22b die Produktausbeute an
Triglycerid mit Zunahme der Feedkonzentration an Monopal mitin.
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Die Abhangigkeit der Triglyceridausbeute von der Olsaure- und Monopal mitinkonzentration

im Feed ist in Abbildung 7.23 fUr eine Verwellzeit von t=4,5h dargestellt.
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Abbildung 7.23: Abhangigkeit der Triglyceridausbeute von den Feedkonzentrationen an

Olsaure und Monopalmitin bei einer Verweilzeit von t=4,5h

Abbildung 7.23 zeigt eine deutliche Zunahme der Triglyceridausbeute bei abnehmender

M onopal mitinkonzentration und zunehmender Olsaurekonzentration.
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7.4.2.2 Optimierung der Raum-Zeit-Ausbeutean Triglycerid

In Analogie zur Triglyceridausbeute wird die Raum-Zeit-Ausbeute an Triglycerid in

Abhangigkeit von der Verweilzeit und den Feedkonzentrationen an Olsiure und Mono-

palmitin in Abbildung 7.24 gezeigt.
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Abbildung 7.24: Abhangigkeit der Raum-Zeit-Ausbeute an Triglycerid von der Verwellzeit

und den Feedkonzentrationen an Olsiure (a) und Monopal mitin (b)
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Die Raum-Zeit-Ausbeute an Triglycerid nimmt mit steigender Verwellzeit sowohl mit
zunehmender Olsaurekonzentration (Abbildung 7.24a), as auch mit zunehmender Mono-
palmitinkonzentration (Abbildung 7.24b) stark ab.

Sowohl eine Erhohung der Olsiurekonzentration, als auch der Monopal mitinkonzentration im
Feed bewirken einen Anstieg der Raum-Zeit-Ausbeute an Triglycerid. Dieser Anstieg der
Raum-Zeit-Ausbeute in Abhéngigkeit von der Olsiure- bzw. Monopal mitinkonzentration ist
alerdings nicht so deutlich ausgepragt wie die Abnahme der Raum-Zeit-Ausbeute in
Abhangigkeit von der Verwellzeit.

Abschlief3end wird in Analogie zur Optimierung der Produktausbeute in Kapitel 7.4.2.1 die
Abhangigkeit der Raum-Zeit-Ausbeute von der Olsiure- und Monopal mitinkonzentration im

Feed bel einer Verweilzeit von t=4,5h gezeigt.
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Abbildung 7.25: Abhangigkeit der Raum-Zeit-Ausbeute an Triglycerid von den
Feedkonzentrationen an Olsaure und Monopal mitin bei einer

Verweilzeit von t=45h

In Abbildung 7.25 erkennt man eine deutliche Zunahme der Raum-Zeit-Ausbeute in

Abhangigkeit von steigender Monopal mitin- und Ol siurekonzentration.
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7.4.2.3 Gegenuberstellung der Optimierung von Produktausbeute und Raum-Zeit-
Ausbeutean Triglycerid fur den Membran-Festbettreaktor

Analog zur Gegenuberstellung der Optimierung von Produktausbeute und Raum-Zeit-
Ausbeute an Monopamitin fur den Festbettreaktor in Kapitel 7.4.1.3 wird auch fur den
Membran-Festbettreaktor die Optimierung der Produktausbeute (Kapitel 7.4.2.1) und der
Raum-Zeit-Ausbeute (Kapitel 7.4.2.2) an Triglycerid gegenibergestellt.

Die Optimierung der Produktausbeute bzw. der Raum-Zeit-Ausbeute zeigt eine gegenlaufige
Entwicklung fur die Erhdhung der Verweilzeit im Reaktor. Eine Erh6hung der Verweilzeit
bewirkt eine Steigerung der Ausbeute an Triglycerid, wahrend die Raum-Zeit-Ausbeute an
Triglycerid deutlich sinkt. Eine Erhdhung der Feedkonzentration an Olsiure bewirkt einen
Anstieg sowohl der Produktausbeute, als auch der Raum-Zeit-Ausbeute an Triglycerid.
Dagegen verursacht die Zunahme der Monopal mitinkonzentration im Feed eine Abnahme der

Triglyceridausbeute bei gleichzeitigem Anstieg der Raum-Zeit-Ausbeute an Triglycerid.

Aus der gegenlaufigen Entwicklung von Produktausbeute und Raum-Zeit-Ausbeute in
Abhangigkeit von der Verweilzeit und Feedkonzentration an Monopal mitin resultiert ein dem
Festbettreaktor analoges Optimierungsproblem. Dieses Optimierungsproblem kann wie in
Kapitel 7.4.1.3 mit Hilfe von entsprechenden K ostenfunktionen gel 6st werden.
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8 Ausblick

Die Verwendung e nes modularen Baukastens aus Normbauteilen hat sich als Konzept fir den
Aufbau einer Miniplant bestens bewahrt. Somit steht dem Institut fir Bioverfahrenstechnik
(Universitdt Stuttgart) eine Basis zur Verfigung, auf der zur effizienten Bearbeitung

verfahrenstechnischer Fragestellungen in kiinftigen Projekten aufgebaut werden kann.

Der Einsatz von Membranen im algemeinen und von Pervaporationsmembranen im
speziellen birgt im wesentlichen zwei Probleme in sich. Dies sind zum einen die mechanische
Stabilitdt und zum anderen die Verflgbarkeit der eingesetzten Membranen (Kapitel 7.2.3.2).
Je nach Art der Membran ist sowohl bei der konstruktiven Gestatung des
Pervaporationsmoduls as auch beim Einbau der Membran und Betrieb des Moduls mit
aulBerster Sorgfalt vorzugehen, da ansonsten die Membranen sehr schnell mechanisch
beschadigt werden kénnen und somit durch einen neuen Satz an Membranen ersetzt werden
mussen. Sind dartber hinaus die verwendeten Membranen nur fir spezielle Einsatzzwecke
und nicht fUr einen breiten Verwendungsbereich konzipiert, so ist neben der mechanischen
Stabilitét auch auf die langjdhrige Verflgbarkeit durch den Hersteller grofer Wert zu legen.

In dem entwickelten kontinuierlichen Prozef3 zur Synthese von 1,3-Oleyl-2-palmitoylglycerin
wird die Pervaporation an zwei Stellen eingesetzt. Zum einen wird dies thermische
Trenntechnologie fur die Abtrennung von Aceton aus dem Produktgemisch der ersten
Reaktionsstufe und zum anderen zur Abtrennung des Reaktionswassers aus der zweiten
Reaktionsstufe eingesetzt (Kapitel 4.4).

Entgegen dem urspringlichen Prozef3design ist die gleichzeitige Abtrennung von Aceton und
Ethanol, unter Rickhaltung von Wasser, aus dem Produktstrom der ersten Reaktionsstufe in
einem Pervaporationsmodul (Kapitel 6.3.1.3) in der Form nicht notwendig, da auf die Zugabe
von Ethanol im Feed der ersten Reaktionsstufe verzichtet werden kann (Kapitel 7.2.2). Somit
ist nur Aceton unter Rickhaltung von Wasser aus dem Produktstrom zu entfernen. Im
Hinblick auf oben angedeutete Problematik der mechanischen Stabilitét und der langjdhrigen
Verflgbarkeit ist zu prufen, ob nicht eine andere Trenntechnik der Pervaporation vorzuziehen
ist.
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Der zweite Einsatzort der Pervaporation ist der Membran-Festbettreaktor (Kapitel 6.3.1.2),
dort trennt sie als integrierte Grundoperation das wahrend der Reaktion entstehende Wasser
vom Reaktionsgemisch ab. Die Ergebnisse aus Kapitel 7.2.4 und 7.3.3 zeigen, trotz der
genannten Problematik beim Einsatz von Membranen, sehr deutlich die Notwendigkeit der

Integration der Pervaporation in den Reaktor, der im Aufbau einer Kammerfilterpresse ghnelt.

Das analog zur modularen Miniplant aufgestellte Konzept einer modular aufgebauten
Modellierung und Simulation hat sich im Prinzip ebenfalls bewahrt. Allerdings scheiterte die
vollstandige Redlisierung des Konzeptes an den Grenzen der Leistungsfahigkeit des
verwendeten Prozel3simulators AspenCustomModeler ™ (Aspen Technology Incorporated,
Cambridge, Massachusetts, Version 10.2) hinsichtlich des Einsatzes partieller Differential-
gleichung in den pseudo-zweidimensionalen Modellen der Grundoperationen. Bereits bei der
modularen Modellierung und Simulation der einzelnen Grundoperationen zeigten sich die
Grenzen der Leistungsfahigkeit von AspenCustomModeler ™ (Version 10.2). Die Kopplung
der einzelnen Module der Modelierung zu einem Gesamtmodell der Miniplant nebst
Simulation des stationdaren und dynamischen Verhaltens der gesamten Versuchsanlage
alerdings lie3 sich nicht realiseren, da die Leistungsgrenze des Prozef3simulators
Uberschritten wurde.

Ein weiteres wesentliches Problemfeld stellt die Numerik des Prozef3simulators dar. Zur
Losung des aufgestellten Gleichungssystems steht zwar eine begrenzte Auswahl an nicht-
linearen Gleichungslésern und Integratoren nebst deren Einstellung zur Verfigung, aber
deren Beschreibung ist unzureichend. Bei auftretenden numerischen Problemen ist die
entsprechende Hilfestellung durch das Programm nur sehr mangelhaft bzw. gar nicht
vorhanden. Ferner ist das Einfigen von Algorithmen aus Datenbanken anderer Herkunft
leider nicht moglich.

Bel zuklnftigen Simulationsarbeiten sind vor Verwendung des Prozelisimulators
AspenCustomModeler ™ (Version 10.2) die beschriebenen Schwachstellen zu beriick-
sichtigen bzw. beim geplanten Einsatz neueren Versionen des Simulators ist genauestens zu

kléaren inwieweit diese Schwachstellen eliminiert wurden.
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Trotz der Schwéachen des verwendeten Prozel3simulators konnte auf der Ebene der modular
modellierten Grundoperationen das stationdre und dynamische Verhalten der Anlagen-
komponenten im Bezug auf die Hauptkomponenten des Prozesses hinreichend gut abgebildet
werden. Im Detail zeigten sich alerdings Schwéachen in der Modellierung der Grund-
operationen. Die Modellierung des Stofftransportverhaltens der Pervaporationsmembranen ist
unvollstandig hinsichtlich weiterer Komponenten, die neben der Uberwiegend permeierenden
Komponente durch die Membran diffundieren (Kapitel 7.2.3 bzw. 5.2 und Kapitel 7.2.4 bzw.
5.3). Des weiteren sind in der Modellierung der Reaktionsstufen die Acylwanderung der
Zwischenprodukte und die daraus resultierenden Nebenreaktionen nicht beriicksichtigt
(Kapitel 7.2.2 und 7.2.4 bzw. 4.2.1.3). Ebenso ist die Inaktivierung des Enzyms durch Ethanol
in der Modellierung der Reaktionsstufe 1 (Hydrolyse von Tripamitin) nicht erfal’t (Kapitel
7.2.2 bzw. 4.2.2.3 mit 4.3). Die erforderlichen Studien zur Beseitigung der genannten
Modellschwéchen hétten allerdings den vorgegebenen zeitlichen und finanziellen Rahmen
dieses Projektes gesprengt und sind zur vollstéandig detaillierten Simulation des stationéren
und dynamischen Verhaltens der Grundoperationen in einem Folgeproj ekt abzuarbeiten.

Sind dann im Gesamtmodell der Miniplant die letzten Unzulanglichkeiten besaitigt und alle
Stoffstrome des kontinuierlichen Prozesses implementiert, so kann auf Basis der in dieser
Arbeit geleisteten Prozef3entwicklung und den noch abschlieffend durchzuftihrenden
Simulationsstudien eine  Produktionsanlage fir die Synthese von 1,3-Oleyl-2-
palmitoylglycerin ausgelegt werden.
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