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1 Einleitung

Batch-Prozesse werden vielfach in der chemischen Industrie eingesetzt, insbesondere
wenn eine grofe Flexibilitit, hohe Produktreinheiten oder hdufige Produktwechsel von
Interesse sind. In der Vergangenheit sind nicht nur die Anforderungen hinsichtlich Pro-
duktqualitdat und Wirtschaftlichkeit, sondern auch hinsichtlich Sicherheit und Umwelt-
vertriglichkeit stetig gestiegen. Die Prozessoptimierung hat aus diesem Grund immer
stiarker an Bedeutung gewonnen.

Batch-Prozesse zeichnen sich durch eine Vielzahl sich gegenseitig komplex beeinflus-
sender Groflen und kompliziertes dynamisches Verhalten aus. Aufgrund des grofen
Informationsumfanges und der komplexen nichtlinearen Zusammenhinge lassen sich
empirische Aussagen beziiglich des Verhaltens und der Optimierung eines Prozesses oft
nur schwer ableiten. Prozessfiihrungsstrategien in der Industrie beruhen zum groB3en
Teil auf langjdhrigen praktischen Erfahrungen. Experimentelle Untersuchungen sind
eine Moglichkeit, die Fahrweise von Prozessen zu verbessern. Sie erfordern jedoch eine
Vielzahl an Versuchen und konnen nicht garantieren, dass die optimale Prozess-
fiihrungsstrategie gefunden wird. Sicherheitstechnische und wirtschaftliche Aspekte
erlauben zudem in der Regel keine Experimente am realen Prozess. Daher werden zu-
nehmend die Moglichkeiten der Prozesssimulation genutzt.

Die Modellierung und Simulation von verfahrenstechnischen Prozessen gehort mittler-
weile zum Stand der Technik. Sie wird vielfdltig eingesetzt, z.B. beim Design von An-
lagen und der Auslegung von Apparaten, bei der Analyse bestehender Anlagen bis hin
zur Optimierung. Nicht zuletzt die rasante Entwicklung der Rechentechnik in den letz-
ten zwei Jahrzehnten hat der Simulation neue Mdglichkeiten eréffnet. Inzwischen wer-
den zahlreiche leistungsstarke Programmpakete (z.B. ChemCAD, Aspen,
MATLAB/Simulink) fiir die unterschiedlichsten Simulationsaufgaben angeboten. Mit
ihrer Hilfe kann das Verhalten vieler Prozesse auf relativ einfache Weise abgebildet
werden, wenngleich Standardldsungen nicht fiir alle Probleme existieren.

Die mathematische Optimierung verfahrenstechnischer Prozesse ist seit Jahrzehnten
Gegenstand der Forschung. Zu diesem Zweck wird eine Zielfunktion entsprechend des
Vorhabens der Optimierung formuliert. Diese bildet zusammen mit den Modellglei-
chungen, den Nebenbedingungen und den Beschrinkungen der Variablen ein Optimie-
rungsproblem, welches numerisch gelost wird. Die Methoden und Algorithmen zur
Optimierung werden stetig weiterentwickelt, z.B. im Hinblick auf die Ermittlung glo-
baler Optima. Breite Einsatzmoglichkeiten fiir neue Optimierungsansétze ergeben sich
jedoch nur, wenn diese auch an die gingigen Standardwerkzeuge zur Modellierung und
Simulation gekoppelt werden konnen.

Diese Arbeit beschiftigt sich mit der Modellierung, Simulation und Optimierung eines
industriellen Batch-Prozesses der Firma BASF Schwarzheide GmbH zur Herstellung
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von Polyesterolen. Zunéchst wird mit Hilfe des Softwarepaketes ChemCAD ein geeig-
netes Prozessmodell erstellt. Schwerpunkt bildet dabei die Abbildung der Polykonden-
sationsreaktion. Des Weiteren wird eine Methodik zur Optimierung dynamischer ver-
fahrenstechnischer Prozesse entwickelt, die auf den Simulator ChemCAD aufsetzt.

1.1 Prozessbeschreibung

Der in dieser Arbeit untersuchte industrielle Batch-Prozess besteht aus einem Riihrkes-
selreaktor mit einer nachgeschalteten Packungskolonne, einem Kondensator und zwei
Destillatbehiltern (Abbildung 1.1).

@ Kuhlwasser

>) R
R @
& @ % Destillat
\/ \/
_@ /\ /\
C
C +
A
Feed
(A, B)
Stoffsystem:
Heiz-
medium A: Diol
B: Dicarbonséaure
C:Wasser
P: Polyesterol

Abbildung 1.1: Vereinfachtes Schema des Batch-Prozesses
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Im Reaktor wird ein Polymer durch Polykondensation aus einem Diol und einer Dicar-
bonsdure gewonnen. Die ablaufende Gleichgewichtsreaktion kann vereinfacht als

n-HOOC-R;- COOH + (n+l)-HO-R,- OH <>
HO-[R;-COO-R;-COO],-R;-OH + 2n-H;O

dargestellt werden. Praktisch besteht das Endprodukt aus einem Gemisch von Polyeste-
rolen mit unterschiedlicher Kettenldnge. Diese sind linear aus zwei alternierenden
monomeren Einheiten aufgebaut.

Zundchst werden die Monomere vorgelegt. Danach erfolgt die Aufheizung des Reak-
tors. Das bei der Veresterung entstchende Wasser wird durch Verdampfen aus dem
Reaktor entfernt. Dadurch wird zum einen die Produktreinheit gewéhrleistet und zum
anderen das chemische Gleichgewicht in Richtung der Produkte verschoben. Neben
dem Wasser verdampft auch ein Teil des Eduktdiols. Das verdampfte Gemisch wird in
der Kolonne getrennt. Wiahrend das im Sumpf angereicherte Diol zuriick in den Reaktor
lauft, wird das Wasser iiber Kopf abgezogen. Der Prozess lauft zunichst bei Normal-
druck ab. Um die Entfernung des Wassers aus dem Reaktor zu begiinstigen, wird in
einer spiteren Phase der Druck abgesenkt. Das Chargenende wird durch das Erreichen
einer definierten Produktqualitit (Sdurezahl, OH-Zahl, Viskositét) bestimmt.

Die Kolonne besitzt keinen eigenen Verdampfer und arbeitet als reine Verstarkungs-
sdule. Das Riicklaufverhiltnis ist die einzige Stellgrofe. Mit dieser Variante kdnnen
nicht gleichzeitig eine hohe Kopf- und eine hohe Sumpfproduktreinheit erzielt werden.
Mit steigender Destillatreinheit wird mehr Wasser mit dem Sumpfprodukt zuriick in den
Reaktor gefahren. Umgekehrt werden bei moglichst wasserfreiem Sumpfprodukt gro-
Bere Verluste an Eduktdiol iiber das Destillat auftreten. Da sowohl eine hohere Wasser-
konzentration als auch eine niedrigere Diolkonzentration im Reaktor die Reaktion
hemmen, gilt es, einen Kompromiss zwischen beiden Fahrweisen zu finden. Zu Beginn
der Reaktion ist eine hohe Destillatreinheit wiinschenswert. Damit werden gleichzeitig
Diolverluste vermieden. Im spéteren Verlauf, wenn der grof3te Teil der Edukte bereits
zu langerkettigen Polyestermolekiilen reagiert hat und die Reaktion sich dem Gleichge-
wicht néhert, ist die Wasserentfernung aus dem Reaktor von zunehmender Bedeutung.

Ein Modell des Prozesses existiert bisher nicht. Die Kinetik der ablaufenden Polykon-
densationsreaktion ist nur zum Teil untersucht und kann nicht exakt beschrieben wer-
den. Die gegenwirtige Fahrweise entstammt langjéhrigen Erfahrungen. Inwieweit sie
einem Optimum angendhert ist bzw. welches Optimierungspotential weiterhin besteht,
kann bisher jedoch kaum beurteilt werden. Die entsprechenden Untersuchungen bilden
den Gegenstand dieser Arbeit.
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1.2 Ziele und Aufbau der Arbeit

Aus den einleitenden Ausfithrungen lassen sich folgende allgemeine Schwerpunkte der
Arbeit ableiten:

* Wie kann das umfangreiche Know-how, welches in den verbreiteten
Simulationspaketen integriert ist, fiir die Optimierung von Batch-Prozessen ge-
nutzt werden?

* Welche Modelltiefe ist im Hinblick auf die Genauigkeit der Ergebnisse und auf
die Recheneffizienz fiir die Optimierung erforderlich?

* Welche Optimierungsalgorithmen eignen sich besonders?

» Auf welche Weise konnen Optimierungsalgorithmen und Simulatoren gekoppelt
werden?

* Wie kann eine moglichst gro3e Bedienerfreundlichkeit gewéhrleistet werden?

Dartiber hinaus ergeben sich fiir den speziell untersuchten Polymerisationsprozess fol-
gende Fragestellungen:

* Wie kann die Polykondensationsreaktion geeignet modelliert werden?
* Wie konnen die entsprechenden kinetischen Parameter ermittelt werden?

*  Welches Optimierungspotential besteht gegeniiber der herkommlichen Fahr-
weise des Prozesses?

* Wie kann eine optimierte Fiihrungsstrategie umgesetzt werden?

Das Kapitel 2 gibt einen Uberblick iiber den Stand des Wissens zur Beschreibung von
Polykondensationsreaktionen zwischen Diolen und Dicarbonséuren sowie liber die bis-
herigen wesentlichen Arbeiten zur Modellierung, Simulation und Optimierung von
Batch-Rektifikationsprozessen.

Eine detaillierte Beschreibung des dynamischen Prozessmodells der Polyesterolanlage
erfolgt in Kapitel 3. Besondere Schwerpunkte bilden dabei die Abbildung der Polykon-
densationsreaktion in ChemCAD und die Ermittlung der reaktionskinetischen Parame-
ter. Das entwickelte Modell kann den Prozess gut beschreiben, wie ein Vergleich der
Simulationsergebnisse mit Betriebsdaten zeigt.

Das Kapitel 4 ist der Optimierung der Betriebsfiihrung gewidmet. Vorgestellt wird ein
Optimierungskonzept fiir verfahrenstechnische Prozesse, das auf der Anbindung eines
stochastischen Optimierungsalgorithmus an den Simulator ChemCAD beruht. Diese
Methodik wird am Beispiel zweier Prozesse aus der Literatur getestet und schlieBlich
auf den Batch-Polymerisationsprozess angewendet. Auf diese Weise kann eine opti-
mierte Betriebsstrategie abgeleitet werden, welche die Chargendauer minimiert.

Die Ergebnisse dieser Arbeit werden abschlieBend in Kapitel 5 reflektiert. Auf zukiinf-
tige Aufgaben und Mdoglichkeiten wird verwiesen.



2 Stand des Wissens 5

2 Stand des Wissens

Dieses Kapitel fasst die grundlegenden Erkenntnisse, die im Hinblick auf die Modellie-
rung, Simulation und Optimierung des in dieser Arbeit betrachteten Batch-Polymerisa-
tionsprozesses von Bedeutung sind, zusammen.

2.1 Polykondensationsreaktionen zwischen Diolen und Dicarbon-
sduren

In diesem Abschnitt werden verschiedene Ansdtze zur Beschreibung der Reaktionsge-
schwindigkeit von Polykondensationen sowie zur Bestimmung des mittleren Polymeri-
sationsgrades und der Molmassenverteilung dargestellt.

2.1.1 Reaktionskinetik

Die ersten Untersuchungen zu den Mechanismen und zur Kinetik von Stufenwachs-
tumspolymerisationen stammen von Flory (1937, 1939, 1940, 1946). Diese klassischen
Publikationen bilden die Basis aller nachfolgenden Arbeiten. Seit den Verodffentlichun-
gen von Flory (1937, 1939, 1940, 1946) sind viele andere Studien zur Kinetik der Poly-
esterbildung erschienen. Die Interpretationen der experimentellen Ergebnisse sind kon-
trovers, da einige Autoren nur den Bereich hoher Umsétze, andere dagegen den gesam-
ten Umsatzbereich betrachten. In neueren Arbeiten (z.B. Chen und Wu, 1982; Kuo und
Chen, 1989; Beigzadeh et al., 1995) wird hiufig der Einfluss der umsatzabhédngigen
Dielektrizitit auf die Reaktionsgeschwindigkeit beriicksichtigt.

Theorie von Flory

Eine grundlegende Annahme der Theorie von Flory (1937, 1939, 1940, 1946) besteht
darin, dass die Reaktionsgeschwindigkeit der Veresterung unabhédngig von der Ketten-
lange bzw. von kettenldngenabhidngigen Eigenschaften wie der Viskositidt oder der
Molmasse ist. Anhand experimenteller Daten zeigt Flory (1939), dass sowohl Mono- als
auch Polyesterbildung in gleicher Weise beschrieben werden konnen.

Flory (1939, 1946) beschreibt unkatalysierte Veresterungen, bei denen das entstehende
Wasser fortwéhrend entfernt wird, als irreversible Reaktionen 3. Ordnung. Die Reak-
tionsgeschwindigkeit kann mit folgender Gleichung beschrieben werden:

_@ =k, [COOH] -[OH] 2.1

Veresterungen werden im Wesentlichen von Wasserstoff-lonen katalysiert. In Abwe-
senheit einer anderen stirkeren Sdure wirken nur die dissoziierten Wasserstoff-lonen
der Carbonsaure als Katalysatoren. Durch diesen autokatalytischen Effekt geht die Kon-
zentration der Carboxylgruppen mit der Reaktionsordnung 2 in die Gleichung (2.1) ein.
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Fiir 4quimolare Verhéltnisse der funktionellen Gruppen, d.h. [COOH] = [OH], kann
Gleichung (2.1) vereinfacht werden:

d[COOH
_dICOOH]_ " [cooHT (2.2)
dt
Durch Integration von Gleichung (2.2) erhélt man:
1
— =2k, - t+Const.

Die Integrationskonstante betrigt 1/ [COOH]O2 , vorausgesetzt die Reaktion kann von
Beginn an iiber die gesamte Dauer mit einer Reaktionsordnung von 3 beschrieben wer-
den. Definiert man den Umsatz Ucoon an Séuregruppen als

u_ _[COOH], ~[COOH]
COOH [COOH],

(2.4)

und vernachldssigt man die Masseénderung durch die Verdampfung des Wassers, dann
kann die Carboxylgruppenkonzentration durch

[COOH] =[COOH], - (1- U o0y (2.5)

beschrieben werden. Durch Einsetzen von (2.5) in (2.3) lédsst sich zeigen, dass bei
Giiltigkeit von Gleichung (2.1) und dquimolarem Verhéltnis der Edukte eine lineare
Abhéngigkeit zwischen 1/(1-Ucoon)? und der Zeit t herrschen muss.

In Abbildung 2.1 und Abbildung 2.2 sind die experimentellen Ergebnisse von Flory
(1939) dargestellt'. Im Bereich von Umsitzen iiber 0,8 wird der lineare Zusammenhang
fiir die Bildung eines Monoesters und zweier Polyester bei unterschiedlichen Tempera-
turen bestatigt.

Zu Beginn der Reaktion im Bereich niedriger Umsitze (U < 0,8) zeigen die Messdaten
jedoch ein abweichendes Verhalten und folgen eher einer Reaktionsordnung von 1
beziiglich der Sauregruppenkonzentration. Ob die Reaktion in diesem Bereich tatsdch-
lich wie ein bimolekularer Mechanismus verlduft, konnte bisher nicht umfassend geklart
werden. Es existieren verschiedene Erklarungsansitze fiir diese Beobachtungen.

Flory (1939) begriindet die Abweichungen zum Teil mit der durch die Wasserverdamp-
fung hervorgerufenen Massednderung, die in der Anfangsphase der Reaktion besonders
ausgepragt ist.

"In den Verdffentlichungen von Flory (1937, 1939, 1940, 1946) wird der Umsatz mit p bezeichnet
(Abbildung 2.1, Abbildung 2.2).



2 Stand des Wissens 7

20 d ]
f |
| ]
‘ 200 et 14
| | ¥ e |
501 4
i 15 l— GE-A f DE-A & —H12
| | zoz' /166"
. ! / ’
/‘—1' HE ! (1e2 I_:'J ?,-
1 | o ’/ -
_ lGC':-- .r’j / 10 o
= ¥
= d,f'l /
- | /_‘ %EE:C .‘.__,r'-— 5
50— A -
| -
¥ T
a A
| — -4
ola¥ ! i
50 L0 150 400 #00
Time in minutes. Time in minutes,

Abbildung 2.1:  Experimentelle Ergebnisse von Flory, links: Umsatz bis 0.8, rechts: gesamter
Reaktionsverlauf, DE-A: Diethylenglykol-Adipinsdure, DE-C: Diethylenglykol-Hexan-
sdure, Quelle: Flory (1939)
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Abbildung 2.2:  Experimentelle Ergebnisse von Flory, T=202°C, L-A: Laurylalkohol-Adipinsdure, L-L:
Laurylalkohol-Laurinsdure, DM-A: 1,10-Decandiol-Adipinsdure, Quelle: Flory (1939)
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Viele Autoren (Chen und Wu, 1982; Kuo und Chen, 1989; Beigzadeh et al., 1995) ver-
muten in der starken Anderung der Stoffeigenschaften wihrend der Anfangsphase der
Reaktion die Ursache fiir die Abweichungen. Die Dielektrizititskonstante spielt in die-
sem Zusammenhang eine gro3e Rolle, da sie die Dissoziation der Carboxylgruppen und
damit ihre katalytische Wirkung beeinflusst. Im Experiment konnte gezeigt werden,
dass zu Beginn der Reaktion tatsdchlich kaum dissoziierte Wasserstoff-lonen vorliegen
(Fradet und Marechal, 1982). Erst mit zunehmendem Reaktionsfortschritt und sinkender

Dielektrizititskonstante nimmt die Sauredissoziation und damit der autokatalytische
Eftekt zu.

Lehmus et al. (1999) dagegen begriinden dieses Phanomen mit der Vernachldssigung
der Kettenldnge. Da jedoch auch bei der Monoesterbildung im Bereich niedriger Um-
sdtze eine Abweichung von Gleichung (2.1) zu beobachten ist, erscheint diese Erkla-
rung nicht ausreichend.

Eine ausfiihrliche Ubersicht iiber kinetische Studien zur Polyesterbildung wird von
Fradet und Marechal (1982) angegeben. Obwohl viele der von Fradet und Marechal
(1982) zitierten Verdftentlichungen die Schlussfolgerungen von Flory (1939) belegen,
herrscht keinesfalls Einigkeit {iber die Mechanismen von Polykondensationsreaktionen.
Selbst aus identischen experimentellen Daten werden von verschiedenen Autoren vollig
unterschiedliche Reaktionsmechanismen geschlussfolgert. Einige Studien betrachten
den gesamten Bereich der Veresterung. In diesen Fillen wird meist eine Reaktionsord-
nung von 2,5 gefunden. Andere Autoren beriicksichtigen nur den Bereich hoherer Um-
sitze mit der Begriindung, dass die bereits erwiihnte starke Anderung der Dielektriziit
zu Beginn der Reaktion kinetische Studien unmdglich macht. Fiir die Veresterung wur-
den so Reaktionsordnungen zwischen 2 und 6 ermittelt. Fradet und Marechal (1981)
kritisieren, dass die experimentellen Daten hdufig unter unzureichenden Bedingungen
ermittelt werden und daher inkonsistent sind.

Extern katalysierte Polykondensation

In Anwesenheit einer starken Sdure werden die Wasserstoff-Ionen hauptsichlich durch
diesen externen Katalysator bereitgestellt. Flory (1946) vernachléssigt daher autokata-
lytische Effekte und formuliert fiir eine konstante Katalysatorsdurekonzentration eine
Reaktion 2. Ordnung:

d[COOH] __ 1, Flory . +7. .
—S =K [H']-[COOH] [OH] (2.6)

kgloly
Bei hoheren Temperaturen ist jedoch die Dissoziation der Carboxylgruppen und damit
ihre autokatalytische Wirkung starker ausgeprégt. Dieser Einfluss auf die Reaktion kann
dann nicht mehr vernachlissigt werden (Chen und Wu, 1982; Kuo und Chen, 1989;

Chang und Karalis, 1993). Daher formulieren Chang und Karalis (1993) folgende Glei-
chung:
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_ d[COOH]
dt

K . [COOH]* -[OH]+k " .[H"]-[COOH]-[OH]

Chang
k(l

(2.7)

Reversibilitiat der Polykondensationsreaktion

Die Polyesterbildung ist eine Gleichgewichtsreaktion. Unter Beriicksichtigung der
Hydrolyse (Riickreaktion) lautet die Reaktionsgeschwindigkeitsgleichung fiir den rein
autokatalysierten Fall:

B d[CgtOH] =k . -[COOH]* -[OH] -k, . [COO]-[H,O] (2.8)

Die Gleichgewichtslage wird durch die Gleichgewichtskonstante bestimmt. Bei Aqui-
valenz der Einsatzprodukte gilt folgender Zusammenhang zwischen der auf Konzentra-
tionen bezogenen Gleichgewichtskonstanten K¢ und den Gleichgewichtskonzentrati-
onen:

[COO]-[H,0]

¢~ [COOH].[OH] (2.9)

Gleichgewichtskonstanten konnen experimentell bestimmt oder aus den thermodynami-
schen Beziehungen berechnet werden. Die molare freie Gibbs’sche Reaktionsenthalpie
Ag, 1st ein MaB fiir die Triebkraft einer chemische Reaktion.

NK
Agp = (vi-ny) (2.10)
i=1
Die Berechnung kann auf Grundlage verschiedener Standardzustinde bzw. Konzentra-
tionsmaf3e erfolgen (Czeslik et al., 2001). Das chemische Potential p; einer Komponente
in der Mischung kann beispielsweise mit Hilfe von Konzentrationen und einem Be-
zugspotential p beschrieben werden:

C.
uizu?+R-T-lnC—(‘) (2.11)

Die Konzentrationen werden auf eine Bezugskonzentration ¢’ normiert. Mit (2.10) er-
gibt sich:

NK( 0) NK c. Vi

Ag, => lv.-u J+R-T-In —

B = 2 [cj (2.12)
Agh K,

Das chemische Gleichgewicht ist erreicht, wenn gilt:
Agy =Agp +R-T-InK. =0 (2.13)
Die molare freie Gibbs’sche Standard-Reaktionsenthalpie Ag) kann iiber die Gibbs-

Helmholtz-Beziechung mit der molaren Standard-Reaktionsenthalpie Ahj und der mola-

ren Standard-Reaktionsentropie As, gekoppelt werden:
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Agy =Ah) —T-As; (2.14)
mit
T
ARS (T) = Ah{ (298K)+ [c,dT , (2.15)
298K

T
AsS (T) = As® (298K) + j cpd?T.

298K

(2.16)

Die genaueste Methode besteht darin, die Temperaturabhingigkeiten der Warmekapa-
zitaten aller Reaktionskomponenten zu beriicksichtigen, sofern diese bekannt sind.

Haberlein (2004) nennt als typische GroBenordnungen fiir Gleichgewichtskonstanten
bei Polykondensationen beispielhaft Kc(186°C) = 9,6 fiir die dquimolare Reaktion von
Terephthalsdure mit Ethylenglykol und K¢(280°C) = 4,9 fiir die dquimolare Reaktion
von Dimethylterephthalat mit Ethylenglykol.

Beriicksichtigung einer umsatzabhingigen Dielektrizit:it

Zwischen der Gleichgewichtsdissoziationskonstanten Kp von Carbonsduren und der
Dielektrizitatskonstante € des Reaktionsmediums wurde experimentell folgende Bezie-
hung ermittelt (Chen und Wu, 1982):

InKp :%—b (2.17)

Unter Annahme des linearen Zusammenhangs

1

E=C'U+d (2.18)
zwischen dem Umsatz U und dem Kehrwert der Dielektrizitatskonstante € kann die
Dissoziationsgleichgewichtskonstante als

K, =K, expla- U} (2.19)
mit Kpp=exp{a-d-b} und a = a-c dargestellt werden.

Da die autokatalytische Wirkung der Carboxylgruppen von ihrem Dissoziationsgrad
abhéngig ist, berticksichtigen viele Autoren diesen Effekt (Lin und Yu, 1978; Chen und
Wu, 1982; Kuo und Chen, 1989; Beigzadeh et al., 1995). Die korrigierte Reaktionsge-
schwindigkeitsgleichung fiir den autokatalysierten, reversiblen Fall lautet dann (Chen
und Wu, 1982):

_M - kAC .KD,O -exp

dt N
k'ac

{a_ [COOH], —[COOH]

. 2 .
COOH], }[COOH] [OH]

(2.20)
—Kkyac -[COO]-[H,0]
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Der Parameter a wird wie die Geschwindigkeitskonstanten aus den experimentellen
Daten bestimmt. Die meisten verdffentlichten kinetischen Parameter fiir Reaktionen
zwischen Diolen und Dicarbonsiduren wurden durch Anpassung der experimentellen
Daten an die Gleichung (2.20) ermittelt (z.B. Chen und Wu, 1982; Kuo und Chen, 1989;
Beigzadeh, 1995).

Beriicksichtigung nichtkatalytischer, bimolekularer Reaktionen

Bacaloglu et al. (1988, 1998) gehen davon aus, dass autokatalytische und bimolekulare
Mechanismen parallel ablaufen. In der entsprechenden Modellgleichung wird diese An-
nahme durch zwei Terme, in welche die Sduregruppenkonzentration mit unterschied-
licher Reaktionsordnung eingeht, berticksichtigt:

d[COOH] , ). _ .
~=— = Kac'[COOHJ’-[OH]+ ky -[COOH]-[OH] (2.21)

—(kygac +kine) -[COO]-[H,0]

In der Modellvorstellung von Bacaloglu et al. (1988, 1998) dominiert der bimolekulare
Mechanismus jedoch bei hohen Umsétzen und liefert damit keine Erkldrung fiir die von
Flory (1939) festgestellten Abweichungen vom autokatalytischen Mechanismus bei
kleinen Umsétzen.

Komplexe Reaktionsgeschwindigkeitsgleichungen

Die Beriicksichtigung aller in den vorangegangenen Abschnitten diskutierten Effekte
filhrt zu den komplexen Reaktionsgeschwindigkeitsgleichungen. Fiir die autokataly-
sierte, reversible Polykondensation erhélt man folgenden Zusammenhang:

_fHCOOH]szTeX{ [COOH], ~[COOH]

dt [COOH]
+kyc -[COOH]-[OH] = (kiyac +kpne ) - [COO]-[H,0]

}{COOHF{OH]
(2.22)

Die extern katalysierte, reversible Polykondensation kann durch folgende Gleichung
beschrieben werden:

d[COOH] _ { [COOH], —~[COOH]
——————=k " ex .
dt [COOH]
+ (k¢ +kye) - [COOH]-[OH] - (kyjpc + ke +kyne ) -[COO]-[H,0]

}{COOHP{OH]
(2.23)

Bei der Wahl eines solchen Ansatzes ist jedoch zu bedenken, dass der Parameter o und
die temperaturabhéngigen Geschwindigkeitskonstanten durch Regression aus Messda-
ten bestimmt werden miissen. Da in den meisten Féllen auch mit einfacheren Ansétzen
gute Anpassungen erzielt werden konnen, finden diese komplexen Reaktionsgeschwin-
digkeitsgleichungen in der Praxis kaum Anwendung.
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2.1.2  Mittlerer Polymerisationsgrad

Das Zahlenmittel des Polymerisationsgrades j, ldsst sich als Verhltnis der urspriing-
lich vorhandenen Monomermolekiile zur Gesamtzahl der Molekiile zum betrachteten
Zeitpunkt t beschreiben. Unter Beriicksichtigung des Umsatzes U folgt daraus die
Carothers-Gleichung (Tieke, 1997):

= 1

In 1—U

Bei Copolymerisationen mit Uberschuss eines Monomers muss die Nichtiquivalenz der

funktionellen Gruppen berlicksichtigt werden. Die Carothers-Gleichung lautet dann

(Tieke, 1997):

- (1+1,)

IN=
(d+r,-2-1,-U)

(2.24)

(2.25)

mit ry als stochiometrischem Verhiltnis der Monomere, wobei rg < 12,

0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0
100 - - - - - " 1100
[
/
/
_— /
E ve10/
(o)
: /
2 r =09 |
5 1 0= 09 Lo
:
= r,=08
o]
'R
3 /-/
E .
= 1

0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0
Sauregruppen-Umsatz [-]

Abbildung 2.3: Zusammenhang zwischen Umsatz und mittlerem zahlengemitteltem Polymerisationsgrad
bei Stufenwachstumsreaktionen fiir unterschiedliche Vorlageverhdltnisse der Mono-
mere, Gleichung (2.25)

? Das stochiometrische Verhiltnis ry der Monomere wird in der Literatur unterschiedlich festgelegt, wobei
in anderen Zusammenhingen héufig auch per Definition ry > 1. (siehe Kapitel 3.1)
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Sehr hohe Polymerisationsgrade werden nur bei dquimolaren oder nahezu dquimolaren
Verhiltnissen der Monomere erreicht. Mit wachsendem Uberschuss eines Monomers
nimmt der mittlere Polymerisationsgrad stark ab (Abbildung 2.3).

2.1.3  Molekulargewichtsverteilung

Unter der Annahme, dass die Reaktionsfahigkeit der funktionellen Gruppen gleich, d.h.
unabhingig von der Kettenldnge ist, ldsst sich die Molekulargewichtsverteilung von
Polykondensaten aus statistischen Uberlegungen ableiten. Der Umsatz U kann dabei als
Wahrscheinlichkeit aufgefasst werden, mit der eine der urspriinglich vorhandenen
funktionellen Gruppen reagiert hat. Die Wahrscheinlichkeit, dass eine funktionelle
Gruppe nicht reagiert hat, betrdgt (1-U). Damit ein Molekiil mit j monomeren Einheiten
entsteht, miissen (j-1) Gruppen reagiert haben und eine Gruppe nicht. Die Wahrschein-
lichkeit P(j) fiir die Bildung dieses Molekiils betrdgt demnach:

P(j)=U"-(1-U) (2.26)

Die Anzahl der Molekiile mit dem Polymerisationsgrad j ldsst sich mit Hilfe der Ge-
samtzahl der Molekiile N; zum betrachteten Zeitpunkt t ausdriicken:

N, =P(j)-N, =N,-U™"-(1-U) (2.27)

Mit N; = Ny-(1-U) lésst sich fiir &quimolare Verhiltnisse der funktionellen Gruppen fol-
gende Verteilungsfunktion ableiten (Kiichler, 1951; Tieke, 1997):

Hdaufigkeitsverteilung (Abbildung 2.4)

Nj j-1 2
N U= -(1-0) (2.28)

0
Mit my= No-My und m;= N;- (j-My) ergibt sich:
Massenverteilung (Abbildung 2.5)

m; _ j-1 2

—=j-U"-1-0) (2.29)
m,

Dabei bezeichnet m; die Masse der Molekiile mit j monomeren Einheiten, my die Masse
der Molekiile zum Zeitpunkt t = 0 und M, die Molmasse des Monomers. Die Vertei-
lungsfunktionen gelten fiir Polykondensationen bifunktioneller Monomere und fiir
Polykondensationen zweier monofunktioneller Monomere, wenn diese in dquivalenten
Mengen vorhanden sind.

Fiir Copolymerisationen, bei denen eine Komponente im Uberschuss vorliegt, miissen
mit komplexeren Beziehungen die Verteilungsfunktionen fiir alle in Bezug auf die End-
gruppen verschiedenen Arten von polymeren Molekiilen berechnet werden (Flory,
1946; Kiichler, 1951).
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Abbildung 2.4:  Hdufigkeitsverteilung linearer Polykondensate in Abhdngigkeit des Umsatzes,
dquimolares Verhdltnis der funktionellen Gruppen, Gleichung (2.28)
1 10 100
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Abbildung 2.5: Massenverteilung linearer Polykondensate in Abhdngigkeit des Umsatzes, dquimolares

Verhdltnis der funktionellen Gruppen, Gleichung (2.29)
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Der statistische Ansatz betrachtet die Molekulargewichtsverteilung lediglich als Funk-
tion des Umsatzes und der Stochiometrie. Fiir reversible Polykondensationsreaktionen
in homogenen Batch-Reaktoren ausgehend von Monomeren ist diese Methode in der
Regel gut geeignet. Sie ldsst sich jedoch nicht auf komplexere Systeme iibertragen
(Kilkson, 1964, 1968; Costa und Villermaux, 1988). In vielen Fillen ist die Molekular-
gewichtsverteilung vom Reaktionsweg bzw. von der Reaktorkonfiguration abhingig.
Dann miissen Nebenreaktionen, Mischungseffekte oder zusitzliche Feedstrome bertick-
sichtigt werden. Die Molekulargewichtsverteilung im Prozessverlauf kann nicht mehr
iber einfache statistische Betrachtungen, sondern nur iiber rigorose Ansitze abgeleitet
werden.

2.1.4 Rigorose Modellierung der linearen, reversiblen Polykondensation

Detaillierte mathematische Modelle zur Beschreibung von Polykondensationen wurden
von Min und Ray (1978) sowie Jacobsen und Ray (1992) veroffentlicht und im Simula-
tionspaket PolyRED implementiert. Unter Beriicksichtigung aller moglichen Reaktio-
nen werden sdmtliche Spezies im Prozess bilanziert. Die Stoftbilanzen des jeweiligen
Reaktortyps, Stofftransporteffekte und die Anfangsbedingungen flieBen ebenfalls in das
Modell ein. Kilkson (1964, 1968) sowie Costa und Villermaux (1986a, 1988, 1989a)
entwickeln rigorose Ansitze zur Simulation von Polykondensationsreaktionen in Semi-
batch-, Batch- und kontinuierlich betriebenen Reaktoren. Sie beschéftigen sich weiter-
hin ausfiihrlich mit den analytischen Methoden zur Losung der komplexen Modellglei-
chungssysteme, insbesondere der Z- und der S-Transformation.

Bei dem in dieser Arbeit untersuchten industriellen Prozess werden ein Diol und eine
Dicarbonsdure verestert. Die funktionellen Endgruppen reagieren reversibel miteinander
und bilden eine Estergruppe sowie Wasser:

kh

—
COOH + OH COO + H,0O (2.30)
%

kr

Werden bei der Polykondensation Monomere mit zwei jeweils gleichen funktionellen
Endgruppen eingesetzt, konnen Polymermolekiile mit gleichen, d.h. zwei Carboxyl-
bzw. zwei Hydroxyl-Endgruppen, oder unterschiedlichen Endgruppen entstehen. Die
drei unterschiedlichen Produkttypen miissen bei der Bilanzierung beriicksichtigt wer-
den.

Kilkson (1964) sowie Costa und Villermaux (1986a, 1988, 1989a) treffen folgende
Modellannahmen:

» Die Reaktivitit der funktionellen Gruppen (COOH, OH, COOQ) ist unabhingig
von der Kettenldnge oder kettenldngenabhingigen Eigenschaften sowie unab-
héngig von der Art der benachbarten Gruppen.

* Ringbildende und andere Nebenreaktionen werden vernachlassigt.
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» Die Reaktionen sind erster Ordnung in Bezug auf die beteiligten funktionellen
Gruppen bzw. Wasser.

Sédmtliche Reaktionen, durch die ein Polymermolekiil bestimmten Typs und bestimmter
Kettenldnge gebildet und zerstort werden kann, werden nun betrachtet. Ein Polymer-
molekiil der Kettenlinge n mit zwei Carboxyl-Endgruppen (CC,) kann beispielsweise
entstehen durch:

= die Reaktion (Veresterung) eines Molekiils der Kettenldnge m mit zwei Carbo-
xyl-Endgruppen (CC,,) mit einem Molekiil der Kettenlinge n-m, welches zwei
unterschiedliche Endgruppen (CH,,..,) besitzt,

= die Riickreaktion (Hydrolyse) eines Molekiils beliebiger Kettenlinge >n mit
mindestens einer Carboxyl-Endgruppe.

Das gleiche Polymermolekiil (CC,) kann zerstort werden durch:

= die weitere Reaktion (Veresterung) mit einem Molekiil beliebiger Kettenldnge,
das mindestens eine Hydroxyl-Endgruppe besitzt,

= die eigene Riickreaktion (Hydrolyse) von CC,,

Daraus ldsst sich fiir die massebezogene Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeit des
Molekiiltyps CC, ableiten (Costa und Villermaux, 1989a):

L

n—

Tee, = 2k, { (cc,, -CH,_ )H-CCH}

m

(2.31)

L

+kr-w{2.c S (CH, +2-CC, )- 2~n~CCn}

1

i

Analog lassen sich die Beziehungen fiir die beiden anderen Produkttypen herleiten.

n—l|

N =2-k, -{Z(HHm -CHn_m)—C-HHn}
m=1

. (2.32)
+k, -W-{Z-H—Z(CHm +2-HHm)—2-n-HHn}
m=1

n-1 n
kh |:Z‘1 CHm 'CHn—m)+4.Z‘1(CCm .HHnm+l)_(C+H).CHn:|
" " (2.33)

n-1
+k,-W- [C+H 2 ch +HH, )-2- ZCHm—(z-nH)-CHn}

m=1
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Bedeutung der verwendeten Symbole:
» (C - Konzentration aller COOH-Gruppen im Reaktionsmedium
» H — Konzentration aller OH-Gruppen im Reaktionsmedium
= W — Konzentration des Wassers im Reaktionsmedium
» O - Konzentration der COO-Gruppen im Reaktionsmedium

» CC,/CC, — Konzentration der Polymermolekiile mit m bzw. n monomeren
Einheiten, die zwei Carboxyl-Endgruppen besitzen

» HH,/HH, — Konzentration der Polymermolekiile mit m bzw. n monomeren
Einheiten, die zwei Hydroxyl-Endgruppen besitzen

* CH,/CH, — Konzentration der Polymermolekiile mit m bzw. n monomeren
Einheiten, die jeweils eine Hydroxyl- und eine Caboxyl-Endgruppe besitzen

Costa und Villermaux (1986a, 1988, 1989a) beriicksichtigen neben Veresterung und
Hydrolyse weitere reversible Austauschreaktionen zwischen Ester- und Hydroxylgrup-
pen (Alkoholyse), zwischen Ester- und Carboxylgruppen (Acidolyse) sowie zwischen
zwei Estergruppen (Ersterolyse). Die Gleichungen (2.31) bis (2.33) miissen dann um
diese Reaktionen ergénzt werden und nehmen sehr komplexe Formen an. Fiir die
Simulation werden sie mit den Bilanzgleichungen des gewihlten Reaktors kombiniert.’
Es ergeben sich Systeme von Differentialgleichungen (Batchreaktor, Stromungsrohr)
oder algebraischen Gleichungen (stationdrer Riihrkesselreaktor), aus denen die Molmas-
senverteilung bestimmt werden kann. Die Losung, die u.a. die Auswertung der kom-
plexen Summenbeziechungen beinhaltet, gestaltet sich jedoch schwierig und sehr auf-
wendig. Zur Vereinfachung bedienen sich Kilkson (1964) sowie Costa und Villermaux
(1986a, 1988, 1989a) daher der Z- bzw. der S-Transformation:

Z-Transformation
P(z):z(—) ‘P, (2.34)
k=0\ 2

S-Transformation
P(s)=D s“ P, (2.35)
k=1

Py stellt die Konzentration einer polymeren Spezies der Kettenldnge k dar. Durch die
Transformation lassen sich die Summen iiber n bzw. m aus den Beziehungen (2.31) bis
(2.33) eliminieren, wodurch die Losung des Modellgleichungssystems entsprechend
vereinfacht wird.

3 Bilanzgleichungen fiir kontinuierliche und diskontinuierliche Reaktoren sind in Grundlagenwerken
(z.B. Hagen, 1993) ausfiihrlich erldutert. Die Zusammenhénge fiir den in dieser Arbeit betrachteten
Batch-Reaktor sind in Kapitel 3.5.1 dargestellt.
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Die S-Transformation ermdglicht dariiber hinaus die direkte Berechnung der Momente
der Kettenldngenverteilung (Costa und Villermaux, 1986a, 1988, 1989a):

N O*P(s)
xpgk_kz‘n P, [—a(logs)kl_l (2.36)

Aus den Momenten konnen wiederum bekannte Kenngro3en wie der zahlen- oder der
massengemittelte Polymerisationsgrad bestimmt werden (Costa und Villermaux, 1988):

Zahlengemittelter Polymerisationsgrad

= 2ol 2.37)
N .
7\'P,O
Massengemittelter Polymerisationsgrad
. (2.38)
M T .
7\'P,1

Inzwischen verfiigen einige kommerzielle Simulationspakete iiber spezielle Module zur
Modellierung verschiedener Polymerisationsreaktionen und Reaktoren sowie zur Vor-
ausberechnung von Polymerstoffdaten und —phasengleichgewichten (Aspen,
ChemCAD, Pro/Il, PolyRED). Die Anwendung ist jedoch meist auf einzelne Probleme
beschriankt, z.B. auf stationdre Prozesse (Pro/Il) bzw. radikalische Homopolymerisatio-
nen (ChemCAD). Speziell zur Simulation von Polymerisationsreaktionen wurde das
Programm PREDICI (Wulkow, Computing in Technology GmbH) entwickelt. Es er-
moglicht die rigorose Modellierung und Simulation fast aller Arten von Polymerisa-
tionen (radikalisch, Ziegler-Natta, Polykondensation, ..) in Batch-, Semibatch- oder
kontinuierlich betriebenen Reaktoren. Im Gegensatz zu Simulatoren wie ChemCAD,
Aspen oder Pro/Il umfasst die Modellbibliothek von PREDICI jedoch keine anderen
Unit Operations wie z.B. Trennkolonnen. Die Simulation von gekoppelten Reaktoren ist
jedoch moglich.
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2.2 Batch-Rektifikationsprozesse

Dieser Abschnitt gibt einen Uberblick iiber die grundlegenden Arbeiten zur Modellie-
rung, Simulation und Optimierung von Batch-Destillationsprozessen, die in der Ver-
gangenheit durchgefiihrt wurden.

2.2.1 Modellierung und Simulation der Batch-Rektifikation

Bei der Wahl eines Modells ist zum einen zu bedenken, dass die Genauigkeit der Abbil-
dung des Prozesses den Anforderungen entspricht. Zum anderen ist der Rechenaufwand
zu beriicksichtigen, der zur Losung des Modellgleichungssystems erforderlich ist. Fiir
ein sehr komplexes Modell existieren u.U. keine effizienten Verfahren zur Simulation
oder Optimierung. Basierend auf diesen Uberlegungen wurden verschiedene Modelle
fiir die Batch-Rektifikation entwickelt, die in Shortcut- und rigorose Modelle unter-
schieden werden konnen.

Shortcut-Methoden

Aus der Stoftbilanz um eine Anlage zur diskontinuierlichen einfachen Batch-Destilla-
tion ergibt sich die Rayleigh-Gleichung zu (Sattler, 1995):
dng dx

N,  y-x (2.39)

Dabei ist ng der Inhalt der Sumpfblase, x und y stellen die Stoffmengenanteile der Be-
zugskomponente im Sumpf und im Dampf dar. Fiir ein bindres Stoffsystem kann die
rechte Seite der Gleichung grafisch ausgewertet werden.

Néherungsmethoden wie das grafische Verfahren von McCabe-Thiele und das Verfah-
ren nach Fenske, Underwood und Gilliland kénnen benutzt werden, um die Zahl der
theoretischen Trennstufen bzw. das Riicklaufverhéltnis fiir eine gegebene Trennaufgabe
zu bestimmen. Dabei nimmt man an, dass:

» der Stoffaustausch zwischen Gas und Fliissigkeit &quimolar stattfindet,

= die relativen Fliichtigkeiten jeder Komponente iiber die gesamte Kolonnenhdhe kon-
stant sind,

* der Holdup im Kondensator und auf den Kolonnenbdden vernachldssigt werden
kann und

= keine Wiarmeverluste auftreten.

Die Anwendung von Shortcut-Methoden fiir die Batch-Rektifikation bei Fahrweise mit
konstanter Destillatkonzentration bzw. mit konstantem Riicklauf ist u.a. in Perry (1985),
Weiss (1993) und Sattler (1995) ausfiihrlich beschrieben.
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Coward (1967) und Robinson (1969, 1970) verwenden die Methode von McCabe-
Thiele und die Rayleigh-Gleichung zur Beschreibung der Batch-Destillation eines ide-
alen binédren bzw. durch Einfiihrung von Schliisselkomponenten reduzierten Stoffgemi-
sches.

Diwekar und Madhavan (1991) schlagen eine Modifizierung der Methode von Fenske,
Underwood und Gilliland fiir die Batch-Destillation unter Einbeziehung der Rayleigh-
Gleichung vor, mit der die Konzentrationsprofile im Kopf und im Sumpf berechnet
werden konnen (,,Shortcut Method®). Diese Vorgehensweise wird spéter erweitert
(,,Modified Shortcut Method*), um den Holdup zu beriicksichtigen. Eine ausfiihrliche
Beschreibung beider Methoden mit allen Gleichungen findet sich in Diwekar (1995).
»Shortcut Method* und ,,Modified Shortcut Method* wurden in dem Programmpaket
BATCH-DIST (Diwekar und Madhavan, 1991) implementiert und kénnen dort zur
Auslegung, Simulation und Optimierung von Batch-Rektifikationsprozessen verwendet
werden.

Weitere Shortcut-Methoden, die ebenfalls auf die Gleichungen von Rayleigh, Fenske,
Underwood und/oder Gilliland zuriickgehen, werden von Salomone et al. (1997), Zamar
et al. (1998) sowie Kim und Ju (1999) vorgestellt.

Shortcut-Methoden beschreiben die Batch-Rektifikation mit einer geringen Anzahl von
differentiellen und algebraischen Gleichungen. Sie erfordern daher wenig Rechenauf-
wand, sind aber nur fiir iiberschldgige Untersuchungen geeignet. Insbesondere bei
Stoffgemischen, die stirker vom idealen Verhalten abweichen, konnen groffie Unge-
nauigkeiten auftreten. Die Ergebnisse der Shortcut-Methoden werden jedoch héufig als
Startwerte flir Simulationen mit rigorosen Modellen verwendet.

Rigorose Modelle

Rigorose Modelle ermoglichen eine exaktere Beschreibung der Batch-Destillationspro-
zesse. Die meisten von ihnen beschreiben den Prozess auf der Basis von Trennstufen,
auf denen sich das Phasengleichgewicht zwischen Dampf und Fliissigkeit einstellt. Fiir
jede Gleichgewichtsstufe konnen dann

» die Energiebilanz,
= die Massenbilanz fiir jede Komponente,
» das Phasengleichgewicht fiir jede Komponente sowie

» die Summenbeziehungen der Komponentenanteile in der Dampf- und in der Fliissig-
phase

aufgestellt werden. Man erhilt ein nichtlineares dynamisches Differential-algebraisches
Gleichungssystem (DAE-System), das nur numerisch gelost werden kann. Dazu werden
die Gleichungen in der Regel zunéchst zeitlich diskretisiert.

Huckaba und Danly (1960) entwickeln das erste rigorose Modell fiir die Batch-Rektifi-
kation eines idealen bindren Stoffsystems (Methanol/t-Butanol). Meadows (1963) verof-
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fentlicht ein detailliertes Modell fiir die diskontinuierliche Mehrstoffrektifikation, wel-
ches von Distefano (1968) umfangreich analysiert und mit verschiedenen Methoden
numerisch gelost wird. Diese Arbeiten bilden die Grundlage fiir viele der nachfolgenden
Verdffentlichungen anderer Autoren.

Farhat et al. (1990) prisentieren ein rigoroses Modell zur Simulation und Optimierung
der Batch-Rektifikation eines Dreistoffgemisches. Sie vernachlidssigen den Holdup der
Trennstufen und des Kondensators, den Druckverlust und die Anderung der Dampf-
und Fliissigkeitsstrome in der Kolonne.

Soll die Dynamik eines Batch-Rektifikationsprozesses jedoch hinreichend beschrieben
werden, so kann zumindest der Fliissigkeits-Holdup nicht vernachldssigt werden.
Robinson (1970) zeigt bereits, welche Abweichungen von der Realitit durch die verein-
fachenden Annahmen eines ,,No Holdup“-Modells auftreten konnen. Mujtaba und
Macchietto (1991) untersuchen die Effekte des Holdups im Kondensator und auf den
Trennstufen bei der Optimierung einer bindren Batch-Rektifikation.

Logsdon und Biegler (1993) beriicksichtigen den Holdup auf den Stufen und im Kon-
densator und zeigen, welchen Einfluss der Holdup auf das optimale Riicklaufverhéltnis
hat. Optimierungsrechnungen mit vereinfachten Modellen ohne Beriicksichtigung des
Holdup konnen daher nur suboptimale Fiihrungsstrategien liefern.

Diwekar und Madhavan (1991) haben in das Programm BATCH-DIST auch ein rigoro-
ses Modell eingebunden. Sie setzen dabei einen adiabaten Betrieb und einen konstanten
Fliissigkeits-Holdup auf den einzelnen Stufen voraus. Der Dampf-Holdup wird ver-
nachldssigt. Das Modell mit seinen Gleichungen und verschiedene numerische
Losungsverfahren sind in Diwekar (1995) erldutert.

Muyjtaba und Macchietto (1997) sowie Sorensen et al. (1996) vernachldssigen in ihren
Modellen die zeitlichen Enthalpieinderungen auf den Stufen und verwenden die alge-
braische Energiebilanz ohne dynamischen Term.

Reuter (1995) entwickelt das Programm BARESI zur Simulation von (reaktiven) Batch-
Rektifikationsprozessen. Das von ihm verwendete umfangreiche rigorose Modell kann
die Messdaten zweier Beispielprozesse gut abbilden. In der Weiterentwicklung von Li
(1998) umfasst es die dynamischen Stoff- und Energiebilanzen fiir Sumpfblase, Trenn-
stufen und Kondensator, die rigorosen Phasengleichgewichts- und die Summenbezie-
hungen fiir jeden Boden.

Mit der Genauigkeit eines Modells nimmt die Dimension des DAE-Systems und damit
die Rechenzeit stark zu. Daher sind effiziente Simulationsmethoden erforderlich. In den
frithen Arbeiten (Huckaba und Danly, 1960; Meadows, 1963; Boston et al., 1981) wird
das Modellgleichungssystem sequentiell geldst, d.h., die Differential- und die algebrai-
schen Gleichungen werden fiir jede Stufe getrennt gelost. Zur Integration der gewohnli-
chen Differentialgleichungen werden explizite Euler- oder Runge-Kutta-Verfahren ver-
wendet. Diese iterativen Methoden erfordern einen groflen Rechenaufwand. Reuter
(1995) und Li (1998) verwenden dagegen das Newton-Raphson-Verfahren (Gear,
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1971), um das DAE-System fiir jeden Zeitschritt simultan zu losen. Als Diskretisie-
rungsmethode wihlt Reuter (1995) ein implizites Euler-Verfahren. Li (1998) schligt die
orthogonale Kollokation vor und kann zeigen, dass damit die Rechenzeit gegentiber
dem impliziten Euler-Verfahren erheblich reduziert werden kann. Die Verdffentlichun-
gen von Reuter (1995) und Li (1998) belegen die positiven Eigenschaften der simulta-
nen Methode hinsichtlich Stabilitdt und Konvergenz.

Alle bisher in diesem Kapitel genannten Autoren betrachten Bodenkolonnen und ver-
nachlédssigen hydrodynamische Effekte. Reuter (1995) und Li (1998) beriicksichtigen
die Nichtidealititen bei der Einstellung des Phasengleichgewichts durch einen Stufen-
wirkungsgrad. Die meisten anderen Autoren betrachten nur ideale Trennstufen.

Obwohl in der Praxis hiufig Packungskolonnen eingesetzt werden, existieren im Ver-
gleich zu Bodenkolonnen weniger Verdffentlichungen, die sich mit der rigorosen
Modellierung und Simulation von Packungskolonnen beschéiftigen. In den meisten Fal-
len wird die Packung entsprechend dem HEPT (Height of a Theoretical Plate) - Konzept
in eine bestimmte Anzahl von Stoffiibertragungseinheiten geteilt und mit einem Gleich-
gewichtsstufenmodell behandelt. Die Griinde, warum erst in den letzten Jahren Simula-
tionsmodelle fiir Packungskolonnen entwickelt wurden, liegen darin, dass diese Modelle
sehr komplex sind und effiziente Losungsalgorithmen sowie leistungsstarke Rechen-
technik bendtigen. AuBerdem werden zur Beschreibung Stofftransportkoeffizienten
benotigt, fiir deren Berechnung erst in jiingerer Zeit geeignete Korrelationen entwickelt
wurden (Bravo et al., 1985; Rocha et al. 1996; Billet und Schultes, 1991, 1993a, 1995,
1999). Die Parameter der Korrelationen sind von der speziellen Geometrie eines
Packungsmaterials abhéngig und bisher ldngst nicht fiir alle Packungstypen verfiigbar.

Die erste Simulation einer Batch-Rektifikation in einer Packungskolonne mit einem
rigorosen Modell wird von Hitch und Rousseau (1988) durchgefiihrt. Sie verwenden
eine Methode, bei der jeder Variable die Modellgleichung zugeordnet wird, die ihren
Wert am direktesten bestimmt. Jede Gleichung wird linearisiert, indem alle anderen
auBer der ihr zugeordneten Variable als konstant angenommen werden. Dann wird das
Gleichungssystem mit der Finite-Differenzen-Methode diskretisiert und die Variablen
werden nacheinander berechnet, wobei die berechneten Werte der Variablen im vorher-
gehenden Zeitabschnitt als konstante Gréfen in den jeweiligen Gleichungen eingesetzt
werden. Dieser Simulationsalgorithmus wurde von Hitch und Rousseau (1988) im Pro-
grammpaket DISTCAL umgesetzt und arbeitet sehr stabil.

Wajge et al. (1997) iibernehmen das Simulationsmodell von Hitch und Rousseau (1988)
und erweitern es fiir einen reaktiven Batch-Destillationsprozess. AuBlerdem untersuchen
sie verschiedene Diskretisierungsmethoden (finite Differenzen, orthogonale Kolloka-
tion, stiickweise Kollokation) fiir das DAE-System.

Sogenannte Nonequilibrium-Modelle fiir Packungskolonnen, die eine direkte Berech-
nung des Stoffiibergangs an der Phasengrenze zwischen Dampf und Fliissigkeit in Ab-
hingigkeit der Stofftransportkoeffizienten und der effektiven Stoffaustauschfliche
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beinhalten, werden z.B. von Krishnamurthy und Taylor (1985), Sivasubramanian et al.
(1987), Taylor und Krishna (1993) sowie Pelkonen (1997) beschrieben.

Inzwischen enthalten auch etliche der kommerziell vertriebenen Simulationsprogramme
(ChemCAD, Aspen Dynamics, PRO/II, Hysys Dynamics) Module fiir die Modellierung
von dynamischen, diskontinuierlichen Prozessen wie die Batch-Rektifkation. Auch Kor-
relationen flir Packungskolonnen wurden implementiert. Allerdings sind die benétigten
Parameter nicht fiir alle Packungstypen erhéltlich.

Reaktion und Batch-Rektifikation

Im Gegensatz zur reinen Batch-Rektifikation oder zur kontinuierlichen Reaktiv-Rektifi-
kation existieren deutlich weniger Arbeiten zur Batch-Rektifikation mit tiberlagerter
Reaktion. Die Kopplung von Reaktion und Rektifikation ist insbesondere fiir Gleichge-
wichtsreaktionen interessant, bei denen durch Verdampfen eines Produktes die Lage des
chemischen Gleichgewichts beeinflusst werden kann.

Zur Beschreibung der chemischen Reaktion im Prozessmodell sind genaue kinetische
Daten erforderlich. Daher wird vielfach auf gut dokumentierte Reaktionen zuriickge-
griffen, fiir die kinetische Parameter verdffentlicht wurden. Haufiges Beispiel ist die
Veresterung von Ethanol und Essigsdure (Mujtaba und Macchietto, 1997, Wajge et al.,
1997; Giessler et al. 2001). Da jedoch keine experimentellen Daten zur Verfiigung ste-
hen, kann die Genauigkeit der berechneten Profile nicht tiberpriift werden.

Cuille und Reklaitis (1986) entwickeln ein Simulationsmodell fiir die Batch-Rektifika-
tion mit chemischer Reaktion im Verdampfer, auf den Stufen und im Kondensator. Sie
16sen das DAE-System simultan mit der Methode von Gear (1971). Zur Beschreibung
der Reaktion (Veresterung von Essigsdure und 1-Propanol) verwenden Cuille und
Reklaitis (1986) eine vereinfachte Reaktionsgleichung mit temperaturunabhingigen
Geschwindigkeitskonstanten.

Reuter (1995) und Li (1998) untersuchen eine Umesterungsreaktion, die nur im Ver-
dampfer stattfindet, und validieren ihr Prozessmodell anhand experimenteller Daten
einer Pilotanlage.

Mujtaba und Macchietto (1997) betrachten eine reaktive Batch-Rektifikation, bei der
die Reaktion im Sumpf, auf den Stufen und im Kondensator stattfinden kann.

Die einzige Batch-Rektifikation mit iiberlagerter Polymerisationsreaktion wird von
Sorensen et al. (1996) beschrieben. Dabei handelt es sich um eine Polykondensation.
Die Reaktion von Terephthalsdure mit den Alkoholen 1,2 Propandiol und 1,6 Hexandiol
findet nur im Verdampfer statt. Das entstehende Polymer wird als separate, feste Phase
betrachtet und nicht in das Modell der Rektifikation einbezogen.

Auch Batch-Rektifikationsprozesse mit tiberlagerter Reaktion kdnnen inzwischen von
einigen kommerziellen Simulationsprogrammen behandelt werden.
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2.2.2  Prozessfithrungsstrategien fiir Batch-Rektifikationsprozesse

Man unterscheidet bei den Prozessfiihrungsstrategien fiir Batch-Rektifikationsprozesse
zunichst zwei Extremfille, die Fahrweise mit konstantem Riicklaufverhiltnis und die
Fahrweise mit konstanter Destillatkonzentration. Wahrend bei der ersten Variante bei
gleichbleibendem Riicklaufverhidltnis die Destillatkonzentration mit der Zeit variiert
und im Mittel einer geforderten Reinheit entsprechen muss, wird das Riicklaufverhiltnis
bei der zweiten Variante stetig nachgefiihrt, so dass die Zusammensetzung des Destil-
lats konstant bleibt. Die Fahrweise mit konstanten Riicklaufverhiltnis wird bevorzugt
bei der Zerlegung von Mehrstoffgemischen angewandt. Die Variante mit konstanter
Destillatkonzentration findet haufiger bei der Trennung von Zweistoffgemischen An-
wendung (Sattler, 1995). Diese Fahrweise ist auch flexibler, erfordert allerdings die
grofere Heizleistung.

Neben diesen beiden Fahrweisen kann eine optimale Strategie im Hinblick auf ein be-
stimmtes Ziel, z.B. die Minimierung der Batchdauer, verwendet werden. Bei dieser
Fahrweise variieren sowohl das Riicklaufverhéltnis als auch die Destillatkonzentration
mit der Zeit. Sie stellt einen Kompromiss zwischen der Fahrweise mit konstantem
Riicklaufverhiltnis und der Fahrweise mit konstanter Destillatkonzentration dar (Diwe-
kar, 1995).

Die Ermittlung optimaler Prozessfithrungsstrategien wird ausfiihrlich im folgenden
Kapitel behandelt.

2.2.3  Optimierung der Betriebsfithrung

Bevor eine optimale Fiihrungsstrategie fiir einen Prozess entwickelt werden kann, muss
zundchst das Ziel der Optimierung definiert werden. Bei Batch-Rektifikationsprozessen
wird in der Regel eines der folgenden Probleme betrachtet (Diwekar, 1995):

» das ,,Minimum Time Problem®, dessen Optimierungsziel die Minimierung der
Batchdauer darstellt,

» das ,,Maximum Distillate Problem®, bei dem innerhalb einer vorgegebenen Batch-
zeit eine moglichst groBe Destillatmenge abgezogen werden soll, oder

» das ,,Maximum Profit Problem®, bei dem eine 6konomische Zielfunktion optimiert
wird.

Fiir die Batch-Rektifikation mit iiberlagerter Reaktion wird in der Literatur auch das
,Maximum Conversion Problem‘ genannt (Mujtaba und Macchietto, 1997).

Als Optimierungsvariablen kommen in Abhingigkeit von der konkreten Ausfiihrung
des Prozesses die zeitlichen Profile von Feedstromen, Riicklaufverhiltnis und/oder
Heizleistung in Frage.

Das Optimierungsproblem besteht neben der Zielfunktion aus Gleichungs- und Unglei-
chungsnebenbedingungen. Die Gleichungsnebenbedingungen ergeben sich aus den
Modellgleichungen. Die Ungleichungsnebenbedingungen resultieren aus den Beschrin-
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kungen der Variablen, z.B. einzuhaltenden Produktspezifikationen oder technischen
Einschriankungen hinsichtlich maximaler Durchflussmengen.

Albet et al. (1991) und Reuter (1995) versuchen, das zeitliche Profil des Riicklaufver-
hiltnisses durch wiederholte Simulationen zu optimieren. Diese Methode ist jedoch sehr
aufwendig und fiihrt in der Regel nicht zu einem Optimum.

Die mathematischen Methoden zur Losung dieser dynamischen Optimierungsprobleme
werden in indirekte und direkte Verfahren unterschieden. Zu den indirekten Verfahren
gehoren das Maximum Prinzip von Pontryagin (Pontryagin et al., 1962) und die dyna-
mische Programmierung (Bellmann, 1957). Der mathematische Aufwand zur Umset-
zung dieser beiden Methoden ist sehr hoch. Daher sind sie zur Losung groBer dynami-
scher Optimierungsprobleme nicht geeignet (Li et al., 1998b). Sollen diese Verfahren
dennoch angewandt werden, wird im Allgemeinen mit vereinfachten Modellen gear-
beitet, um die Komplexitit des Problems zu reduzieren. Converse und Gross (1963)
maximieren die Destillatmenge innerhalb einer vorgegebenen Zeitspanne mittels der
Dynamischen Programmierung. Coward (1967), Robinson (1969, 1970) sowie Hansen
und Jorgensen (1986) losen das ,Minimum Time Problem,” Kerkhof und Vissers
(1978) das ,,Maximum Profit Problem* mit Hilfe des Maximum Prinzips von Pontrya-
gin. Sie verwenden dabei ein vereinfachtes Modell der Batch-Rektifikation ohne
Berticksichtigung des Holdup.

Bei den direkten Verfahren werden die dynamischen Modellgleichungen diskretisiert
und zu einem algebraischen Gleichungssystem umgeformt. Das Problem kann dann mit
Hilfe eines Nichtlinearen Programmierungsverfahrens (NLP) gelost werden. Bekannte
Diskretisierungsverfahren sind die orthogonale Kollokation (Biegler, 1984; Cuthrell und
Biegler, 1987) oder das Multiple Shooting (Bock und Plitt, 1984). In den meisten Féllen
wird fiir die Optimierung ein Successive Quadratic Programming (SQP)-Algorithmus
verwendet.

Farhat et al. (1990) formulieren ein NLP-Problem mit dem Ziel, die Destillatmenge
einer Mehrfraktionen-Batch-Rektifikation zu maximieren. Sie verwenden verschiedene
Funktionen (konstant, linear, polynomisch), um das Riicklaufverhiltnis innerhalb einer
Fraktion anzundhern. Logsdon und Biegler (1993) betrachten ebenfalls das ,,Maximum
Distillate Problem® und formulieren ein NLP-Problem unter Verwendung der orthogo-
nalen Kollokation zur Diskretisierung des Modellgleichungssystems. Zur Losung des
Optimierungsproblems wird ein SQP-Algorithmus verwendet.

Muyjtaba und Macchietto (1997) 16sen zunéchst das ,,Maximum Conversion Problem*
mit dem {iiber die gesamte Batchdauer konstanten Riicklaufverhiltnis als Optimierungs-
variable sowie verschiedenen gegebenen Parametersitzen aus Batchdauer und Produkt-
reinheit. Sie formulieren dazu ein NLP-Problem, welches mit Hilfe eines SQP-Verfah-
rens gelost wird. Das optimale Riicklaufverhdltnis kann dann mit Hilfe von polynomi-
scher Kurvenanpassung als Funktion der Batchdauer mit der Produktreinheit als Para-
meter dargestellt werden. Diese Polynome werden dann verwendet, um auf einfache
Weise die Zielfunktion des ,,Maximum Profit Problems*, das nun ein einfaches alge-
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braisches Optimierungsproblem mit der Batchdauer als einziger Variable ist, zu berech-
nen.

Optimale Fiihrungsstrategien fiir Batch-Rektifikationsprozesse unter Beriicksichtigung
von recycelten Zwischenfraktionen werden u.a. von Christensen und Jorgensen (1987)
sowie Mujtaba und Macchietto (1992, 1993) untersucht.

Die Diskretisierung und das Einbeziehen aller Variablen und Gleichungen in das NLP-
Problem fiihrt schnell zu sehr hohen Dimensionen, die derzeit kaum effizient behandelt
werden konnen. Aus diesem Grund wurden in den letzten Jahren verschiedene Dekom-
positionsstrategien zur Reduktion der Variablenzahl vorgeschlagen (Logsdon und
Biegler, 1992; Biegler et al., 2002; Li, 1998). Eine Moglichkeit besteht darin, nur die
diskretisierten Steuervariablen und ihre Beschrinkungen in das Optimierungsproblem
einzubeziehen und die ZustandsgroBen durch Simulation zu ermitteln. Die Anzahl der
Variablen kann auf diese Weise stark reduziert werden, allerdings muss nun das
Modellgleichungssystem in jeder Iterationsschleife gelost werden. Dieser Ansatz wird
u.a. von Li et al. (1998a, 1998b) und Sorensen et al. (1996) benutzt, um Batch-Rektifi-
kationsprozesse mit {iberlagerter Reaktion zu optimieren.

Die Steuervariablen werden hdufig als abschnittweise konstant angenommen (Mujtaba
und Macchietto, 1993, 1997; Li et al., 2000, Giessler et al., 2001). Denkbar sind weiter-
hin andere Approximationen. Sarkar und Modak (2003) verwenden beispielsweise ein
Neuronales Netz, um die unabhingige Variable als Funktion der Zeit darzustellen. Die
zu optimierenden Variablen sind dann die Gewichte und Schwellenwerte der Neuronen.
Giessler et al. (2001) untersuchten am Beispiel einer Batch-Reaktivrektifikation, wel-
chen Einfluss die Anzahl der Zeitabschnitte bei der Diskretisierung der Steuergrof3en
auf das Optimierungsergebnis und den Rechenaufwand hat. Anzahl und Linge der Zeit-
abschnitte konnen auch als Teil des Optimierungsproblems aufgefasst werden (Biegler
et al., 2002; Low und Sorensen, 2004).

Zur Modellierung und Simulation von Batch-Rektifikationsprozessen werden in zu-
nehmendem MalBe (kommerzielle) Softwarepakete verwendet, in denen die Forschungs-
ergebnisse von Jahrzehnten vereint sind. Die Optimierung der mit diesen Tools model-
lierten Prozesse gestaltet sich allerdings schwieriger, da der Anwender nicht immer ein-
fachen Zugriff auf die Modellgleichungen hat und diese dem gewédhlten Optimierungs-
verfahren entsprechend behandeln kann. So werden bei gradientenbasierten Verfahren
wie SQP Informationen iiber die Ableitungen der Zielfunktion und der Nebenbedingun-
gen benotigt, die dann nur numerisch approximiert werden konnen (Hanke und Li,
2001).

Eine Alternative stellt die Verwendung eines gradientenfreien Optimierungsalgorith-
mus, einer sogenannten Direct Search Methode, dar. Dazu zéhlen u.a. das Simulated
Annealing, genetische Algorithmen, die Simplex Methode oder das Verfahren nach
Hooke und Jeeves (Belegundu und Chandrupatla, 1999). Die Steuervariablen werden
ebenfalls diskretisiert und die Zustandvariablen durch Simulation berechnet. Es miissen
jedoch keine Gradienten berechnet werden. Die Implementierung und Anbindung an
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Simulationstools gestaltet sich relativ einfach. Direct Search Methoden, die stochasti-
sche Elemente beinhalten (Simulated Annealing, genetische Algorithmen), kdnnen
auBerdem mit groBer Wahrscheinlichkeit ein globales Optimum finden. SQP-Verfahren
dagegen konvergieren gegen ein lokales Optimum.

Hanke und Li (2001) I6sen das Problem der Gewinnmaximierung fiir eine Batch-Rekti-
fikation mit tiberlagerter Reaktion mit Hilfe eines Simulated Annealing-Verfahrens.

Stochastische Suchmethoden werden zunehmend auch fiir Probleme der gemischt-ganz-
zahligen nichtlinearen Programmierung (MINLP) verwendet, um beispielsweise Design
und Betriebsfithrung der Batch-Rektifikation simultan zu optimieren (Low und Soren-
sen, 2004).

Uber die Kopplung von Direct Search-Methoden mit kommerziellen Simulationswerk-
zeugen wird bisher kaum berichtet. Li et al. (2000) realisieren die Anbindung eines
Simulated Annealing-Algorithmus an SPEEDUP. Zobel (2002) verwendet einen Evolu-
tiondren Algorithmus in Verbindung mit ChemCAD im stationdren Simulationsmodus
zur simultanen Optimierung der Struktur und Parametrierung verfahrenstechnischer
Prozesse.

2.3 Einordnung der eigenen Arbeit

Die im Kapitel 2.2 zitierten Publikationen belegen, dass in den vergangenen Jahrzehn-
ten grofe Fortschritte im Bereich der Modellierung, Simulation und Optimierung von
Batch-Prozessen erzielt wurden. Sowohl die dynamischen Prozessmodelle, als auch die
Optimierungsalgorithmen und -methoden werden stetig weiterentwickelt. Es zeigen sich
jedoch Diskrepanzen zwischen den einzelnen Bereichen:

Fiir die Simulation von Batch-Prozessen stehen heute leistungsstarke kommerzielle
Programmpakete zur Verfiigung. Diese sind weit verbreitet und werden in der indust-
riellen Praxis fir die tiberwiegende Anzahl der Simulationsaufgaben eingesetzt. Im
Gegensatz dazu existieren nur vereinzelt Veroffentlichungen, die sich mit der Optimie-
rung von Prozessmodellen, welche mit Hilfe der gebrauchlichen Simulationstools er-
stellt wurden, beschiftigen. In der Regel werden eigene Simulationsmodelle in ver-
schiedenen Programmiersprachen entwickelt. Die Schnittstellen zwischen Modell und
Optimierungsalgorithmus sind dann jeweils auf den speziellen Fall zugeschnitten. Die
Anbindung der weiterentwickelten Optimierungsalgorithmen an die sequentiell-modula-
ren Simulatoren wird von den meisten Autoren vernachlissigt. Daher finden die moder-
nen Methoden der Prozessoptimierung schwer Eingang in die industrielle Praxis.

Einige Simulatoren, z.B. ChemCAD, verfiigen zwar ihrerseits auch iiber Optimierungs-
werkzeuge, diese sind jedoch weniger leistungsfahig und konnen nur auf einfache
Probleme angewandt werden. Komplexe Zielfunktionen kdnnen damit nicht optimiert
werden. Ebenso wenig konnen die optimalen zeitliche Profile von Steuergrofen, z.B. im
Hinblick auf die minimale Chargendauer, fiir dynamische Prozesse bestimmt werden.
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Die Simulation und Optimierung von Prozessen, bei denen Polymerisationen ablaufen,
erweist sich als besonders schwierig. Die im Kapitel 2.1 vorgestellten Erkenntnisse liber
die Mechanismen und die Kinetik von Polykondensationsreaktionen haben groftenteils
noch keinen Eingang in die verbreiteten Simulationspakete gefunden. Wihrend kineti-
sche Studien in der Literatur nahezu ausschlieSlich mit funktionellen Gruppen arbeiten,
miissen bei der Simulation eines verfahrenstechnischen Prozesses die kettenldngenab-
hingigen physikalischen Stoffdaten der einzelnen Spezies sowie die Phasengleichge-
wichte beriicksichtigt werden.

Diese Arbeit soll einen Beitrag dazu leisten, den Forschungs- und Entwicklungsbedarf,
der im Hinblick auf die Abbildung von Polykondensationsreaktionen durch kommer-
zielle Simulatoren sowie die Anbindung von Optimierungsalgorithmen an diese Pro-
gramme besteht, zu verringern.

Die Zielstellungen dieser Arbeit umfassen daher:

» die Entwicklung eines kinetischen Modells der Polykondensation fiir den
Simulator ChemCAD,

» die Entwicklung einer Methodik, welche die Optimierung der Prozessfiihrung
beliebiger mit ChemCAD modellierter dynamischer Prozesse ermdglicht,

» die Anbindung eines stochastischen Optimierungsalgorithmus an den Simulator
ChemCAD

sowie fiir den speziell betrachteten Prozess der BASF Schwarzheide GmbH:

» die Ermittlung der kinetischen Parameter einer Beispielreaktion fiir das Modell
der Polykondensation,

= die Abbildung des gesamten Prozesses in ChemCAD und

» die Optimierung der Betriebsfithrung des Batch-Polymerisationsprozesses mit
Hilfe des ChemCAD-Modells.
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3 Modellierung wund Simulation des Batch-
Polymerisationsprozesses

Die Modellierung des in dieser Arbeit betrachteten Batch-Polymerisationsprozesses
unter Verwendung des Simulationspaketes ChemCAD besitzt einige Vorteile. Mit Hilfe
dieses Standardwerkzeugs konnen auf einfache, komfortable und relativ schnelle Weise
Prozessmodelle mit beliebig vielen Unit Operations erstellt werden, die spéter auch
noch erweitert werden konnen. Die integrierten Stoffdatenbanken und thermodynami-
sche Berechnungsmethoden ermdglichen die Beschreibung von Phasengleichgewichten
oder auch die Vorausberechnung von Reinstoffdaten. Der Austausch von Daten und
Modellen zwischen verschiedenen Benutzern wird durch die standardisierten Schnitt-
stellen, Import- und Exportroutinen vereinfacht. Der Simulator ChemCAD ist zudem
am Lehrstuhl vorhanden und wird bereits seit vielen Jahren in Lehre und Forschung
eingesetzt.

Umfangreichere Uberlegungen erfordert das reaktionskinetische Modell. Im Gegensatz
zu einigen anderen Simulationsprogrammen, die spezielle Polymer-Module enthalten,
ist die Beschreibung von Polykondensationen bisher in ChemCAD nicht vorgesehen. Zu
diesem Zweck wird ein eigenes kinetisches Modell entwickelt.

Ausgehend von der Abbildung der Reaktionskinetik wird in diesem Kapitel das dyna-
mische Prozessmodell im Detail erldutert. AnschlieBend werden die Simulationsergeb-
nisse vorgestellt und diskutiert.

3.1 Chemische Reaktion

Aus der Produktpalette der Polyesterolanlage der BASF Schwarzheide GmbH wird fiir
diese Arbeit beispielhaft eine Reaktion ausgewaihlt. Betrachtet wird die unkatalysierte
Veresterung von Adipinsdure (AS) mit Ethylenglykol (EG).

3.1.1  Voriiberlegungen zum reaktionskinetischen Modell

Im Hinblick auf die Recheneffizienz, insbesondere bei der Optimierung mit dem
Modell, sollte ein moglichst einfacher Ansatz gewidhlt werden, der die gemessenen
Konzentrationsverldufe dennoch hinreichend genau beschreiben kann. Daher wird zu-
nichst gepriift, welche Modellierungstiefe fiir die Kinetik prinzipiell erforderlich ist,
d.h., welche der in Kapitel 2.1.1 vorgestellten Reaktionsmechanismen in das kinetische
Modell einflieBen miissen. Zu diesem Zweck werden verschiedene kinetische Ansdtze
an experimentelle Daten fiir die Polykondensation von Adipinsédure und Ethylenglykol
aus der Literatur (Beigzadeh et al., 1995) angepasst.
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Zundchst wird ein sehr einfacher Ansatz unter Annahme eines rein autokatalytischen,
reversiblen Reaktionsmechanismus betrachtet. Entsprechend der Theorie von Flory
(1939, 1946) wird angenommen, dass die Veresterung einer Reaktion 2. Ordnung in
Bezug auf die Carboxylgruppenkonzentration und 1. Ordnung in Bezug auf die Hydro-
xylgruppenkonzentration folgt. Die Riickreaktion (Hydrolyse) besitzt eine Gesamtreak-
tionsordnung von 2. Beigzadeh et al. (1995) gehen von einer konstanten Wasserkon-
zentration im Reaktionsmedium aus. Dann gilt:

d[COOH] ‘ 2 _ . .
~=—q = Kac [COOHJ" -[OH] ~ky,c -[H,0]-[COO] 3.1)
knac

Abbildung 3.1 zeigt, dass mit diesem Ansatz jedoch keine besonders gute Beschreibung
experimentell bestimmter Konzentrationsverldufe aus der Literatur (Beigzadeh et. al,
1995) gelingt. Weitere Einfliisse auf die Reaktionsgeschwindigkeit miissen demnach
berticksichtigt werden.
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Abbildung 3.1: Anpassung experimenteller Datensdtze aus der Literatur fiir die Reaktion von Adipin-
sdure und Ethylenglykol mit einem einfachen, reversiblen Ansatz nach Gleichung (3.1)

Die in Kapitel 2.1.1 vorgestellten Beobachtungen von Flory (1939) deuten darauf hin,
dass bei Polykondensationsreaktionen zwei unterschiedliche Reaktionsmechanismen
parallel ablaufen. Im Bereich niedriger Umsédtze dominiert ein bimolekularer Mecha-
nismus, wéhrend bei fortgeschrittener Reaktion die Autokatalyse vorherrscht. In der
Reaktionsgeschwindigkeitsgleichung kann die Vorstellung zweier verschiedener Reak-
tionsmechanismen bei der Veresterung durch zwei Terme, in denen die Sduregruppen-
konzentration mit unterschiedlicher Reaktionsordnung eingeht, berticksichtigt werden:
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_ % = ky -[COOH]-[OH] + k , -[COOH]* -[OH]

~(Kypne +kype)-[H,0]-[COO] (3.2)

ku

Abbildung 3.2 zeigt, dass die Polykondensationsreaktion durch das Modell zweier
parallel ablaufender Reaktionsmechanismen sehr gut beschrieben werden kann. Der
Ansatz ist dennoch einfach. Gegeniiber Gleichung (3.1) ist lediglich ein Term bzw. ein
aus experimentellen Daten zu ermittelnder Parameter hinzugekommen. Da die Mess-
daten aus der Literatur (Beigzadeh et al., 1995) mit diesem Ansatz bereits sehr gut wie-
dergegeben werden, erscheint es nicht sinnvoll, die Komplexitit des Modells durch Be-
riicksichtung weiterer Einfliisse, z.B. einer umsatzabhéngigen Dielektrizitét, zu erhdhen.
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Abbildung 3.2:  Anpassung experimenteller Datensdtze aus der Literatur fiir die Reaktion von Adipin-
sdure und Ethylenglykol mit dem Ansatz zweier parallel ablaufender Reaktionsmecha-
nismen nach Gleichung (3.2)

Es lasst sich feststellen, dass die Polykondensation unter Beriicksichtigung bimolekula-
rer und autokatalytischer Mechanismen sehr gut modelliert werden kann. Die verwen-
dete Gleichung (3.2) arbeitet mit funktionellen Gruppen. ChemCAD erlaubt jedoch nur
Reaktionen zwischen Modellspezies, denen physikalische Stoffdaten zugewiesen wer-
den konnen. Eine Modellierung der Kinetik ausschlielich auf Basis von funktionellen
Gruppen, wie sie in der Literatur (z.B. Flory, 1937, 1939, 1946) beschrieben wird, kann
daher nicht erfolgen.
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Betrachtet man die einzelnen Spezies, so reagieren zunichst die Monomere Adipinsiure
und Ethylenglykol zu einem Dimer:

_>
HO(CH, ), OH + HOOC(CH, ),COOH ~ H[O(CH, ),COO(CH, ), CO|OH
&
p (3.3)

+ H,0

Die Dimere reagieren untereinander oder mit den Monomeren weiter. Eine lineare Stu-
fenwachstumsreaktion setzt ein. Es konnen 3 in Bezug auf die Endgruppen verschie-
dene Polymere entstehen. Folgende Reaktionen der Produkttypen untereinander kdnnen
auftreten:

H(R),OH + H(R) OH ~ H(R)

OH + H,O
- 2 (3.4)

n+m

H(R),O(CH,),0H + H(R),A OH ~ H(R)

o O(CH,),0H + H,0 (3.5)

n+m

n+m

_)
HOOC(CH, ),CO(R),OH + H(R), OH HOOC(CH, ),CO(R),,,, OH 656
« :

+ H,0

OH

n+m+l

%
H(R),O(CH, ),OH + HOOC(CH, ),CO(R ), OH H(R
(R),0(cH,),0 + HOOC(CI,),COR), 0N HR) .

+ H,0

Entsprechend den in Kapitel 2.1.4 vorgestellten rigorosen Modellen miissten nun die
Bilanzen fiir alle Polymere bis zu einer festgelegten Kettenldnge (theoretisch geht der
mogliche Polymerisierungsgrad gegen unendlich) aufgestellt werden. Unter der An-
nahme, dass die Reaktivitit der funktionellen Gruppen konstant bleibt (Kilkson, 1964;
Costa und Villermaux, 1986a, 1988, 1989a), konnte jede Veresterung mit denselben
kinetischen Parametern charakterisiert werden. Die zuvor gewonnenen Erkenntnisse
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iber die zu beriicksichtigenden bimolekularen und autokatalytischen Reaktionsmecha-
nismen konnen in den Geschwindigkeitsansatz einflieen”.

Die Implementierung eines solchen rigorosen Modells unter Beriicksichtigung der Ket-
tenldngenverteilung durch den Benutzer ist prinzipiell moglich. Zu diesem Zweck
miissten Molekiile mit allen denkbaren Endgruppen und Kettenldngen als einzelne Spe-
zies definiert und sdmtliche moglichen Reaktionen zwischen ihnen beschrieben werden.
Neben den Stoffdaten fiir jede Modellkomponente werden Angaben zur Beschreibung
der Phasengleichgewichte benotigt. Da praktisch jedoch nie monodisperse Polymere
vorliegen, ist es unmoglich, die bendtigten Stoff- und Phasengleichgewichtsdaten expe-
rimentell zu bestimmen. Es kann lediglich auf Vorausberechnungsmethoden zuriickge-
griffen werden, die fiir Polymere immer noch recht fehlerbehaftet sind. Aufgrund der
hohen Anzahl von Spezies und Reaktionen wire ein solches Modell sehr komplex und
rechenintensiv.

Bei dem betrachteten industriellen Prozess wird der Reaktionsverlauf anhand von Séu-
rezahl, OH-Zahl und Viskositét verfolgt. Diese GroBen sind einfach online messbar. Die
Molmassenverteilung wurde lediglich fiir das Endprodukt einiger Chargen exemplarisch
bestimmt. Daher erscheint es wenig sinnvoll, mit Hilfe eines komplexen Modells einen
zeitlichen Verlauf der Kettenldngenverteilung zu simulieren, der nicht anhand experi-
menteller Daten iiberpriift werden kann und im realen Betrieb nur von untergeordneter
Bedeutung ist.

Zusammenfassend lassen sich folgende Erkenntnisse in Bezug auf das kinetische
Modell festhalten:

» Bimolekulare und autokatalytische Reaktionsmechanismen sollten bei der Be-
schreibung der Polykondensation beriicksichtigt werden.

» Das kinetische Modell fiir den Simulator ChemCAD muss mit einzelnen Spezies
und nicht nur mit funktionellen Gruppen arbeiten.

» Die Berlicksichtigung von Spezies aller Typen und Kettenlingen sowie ihrer
Reaktionen fiihrt jedoch zu einem duBerst komplexen, rechenintensiven Modell,
dessen Vorhersagen (Kettenldngenverteilung) nicht {iberpriift werden konnen.

Das entwickelte kinetische Modell der Polykondensation fiir den Simulator ChemCAD
stellt einen Kompromiss im Hinblick auf die genannten Anforderungen und Limitierun-
gen dar. Es wird im folgenden Abschnitt ausfiihrlich erldutert.

* Costa und Villermaux (1986a, 1988, 1989a) vernachlissigen autokatalytische Reaktionsmechanismen.
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3.1.2  Modell der Polykondensation fiir den ChemCAD-Simulator

Fiir den Simulator ChemCAD wird ein Modell der Polykondensation entwickelt, das
zwar mit einzelnen, jedoch nicht mit allen denkbaren Polymerspezies arbeitet. Aul3er-
dem werden nicht alle Stufen der Polymerisation bzw. nicht alle Reaktionen, die zwi-
schen Polymermolekiilen unterschiedlicher Kettenldnge und unterschiedlichen Typs (in
Bezug auf die Endgruppen) auftreten konnen, betrachtet. Das Reaktionsschema wird auf
eine zweistufige Veresterung vereinfacht und auf eine fiktive Stochiometrie reduziert.
Zu diesem Zweck werden zwei Modellkomponenten, die Polymerspezies DEA’
(kurzkettiges Zwischenprodukt) und PEAG® (langkettiges Endprodukt), eingefiihrt. Die
Erkenntnisse iiber bimolekulare und autokatalytische Mechanismen bei der Polykon-
densation (Kapitel 2.1.1 und 3.1.1) flieBen in die Modellvorstellung ein. Die
Polykondensation wird durch zwei Teilreaktionen beschrieben (Machefer, 2002):

Teilreaktion 1

In einem ersten Schritt reagieren die Monomere Adipinsdure und Ethylenglykol zu dem
kurzkettigen Zwischenprodukt DEA. Diese Reaktion wird als bimolekularer Mechanis-
mus betrachtet. Die Reaktionsordnung beziiglich Adipinsdure betrdgt 1. Laut Flory
(1939) dominiert bei Umsétzen iiber 70-80% die Autokatalyse. Eine Reaktionsordnung
von 1 beziiglich der Sduregruppen kann nur im Bereich kleinerer Umsétze angenommen
werden. Fiir das Zwischenprodukt wird daher mit Hilfe der Carothers-Gleichung (2.25)
bei einem Umsatz von 70-80% ein Polymerisationsgrad von jpga = 4 abgeschitzt.

Die Struktur des Zwischenprodukts kann auflerdem nur so gewéhlt werden, dass eine
weitere Verkettung der DEA-Molekiile im zweiten Reaktionsschritt moglich ist. Es
muss daher zwei unterschiedliche funktionelle Gruppen aufweisen.

Teilreaktion 11

Im zweiten Schritt, einer Folgereaktion, reagieren die kurzkettigen DEA-Molekiile zum
langkettigen Endprodukt PEAG. Die Siuregruppen werden durch das im Uberschuss
vorliegende Ethylenglykol vollstindig abgesittigt. Der Polymerisationsgrad der
Modellkomponente PEAG wird entsprechend der experimentell bestimmten mittleren
Molmasse des industriellen Endprodukts mit jpeac = 21 festgelegt.

Da die Teilreaktion II die im fortgeschrittenen Reaktionsstadium dominierenden auto-
katalytischen Effekte beschreiben soll, liegt die Reaktionsordnung des DEA zwischen 1
und 2. Eine Reaktionsordnung von 2 wire zu hoch gewéhlt, weil das Zwischenprodukt
sowohl Carboxyl- als auch Hydroxylgruppen besitzt und daher keine reine Saure dar-
stellt.

> DEA = Di(ethylen adipate)
% PEAG = Poly(ethylene adipate) glycol (Chang und Karalis, 1993)
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Stochiometrie

Die Stochiometrie der beiden Teilreaktionen wird folgendermal3en dargestellt:

%
0 [vig|- HO(CH,), OH +|v}s|- HOOC(CH,), COOH
EG AS <
HO[OC(CH,),COO(CH,), o]%jm H+ vy, -H,0 (3.8)
DEA
_)
) [Vies |- HO[OC(CH,), COO(CH,), o]%jm H+HO(CH,),0H  ~
DEA EG
(3.9)
1T
HO(CH2)2O[OC(CH2)4COO(CH2)2O]%(J.PEAG_1)H +Vii0 -H,0
PEAG
mit
1 . I = . I — ]| =
V{EG :fos = _EJDEA =-2 Vi,0 2 ‘VAS‘ 1=3
11 _ 11 _ b _
VH20 - ‘VDEA‘ - 5 VgEA — _]PEAGI 1 — _5
2V,
Reaktionskinetik

Die Reaktionsgeschwindigkeit der Teilreaktionen wird als Funktion der Konzentratio-
nen mit einem Potenzansatz beschrieben. Die Temperaturabhingigkeit der Stof3faktoren
fiir die Hin- und Riickreaktionen wird mit Hilfe eines Arrhenius-Ansatzes erfasst.

I —E! . ,
I T Ab L TAS]s .[EG] e
m o = Kl rexp R CASI [EG)
e (3.10)
kL, 'exp{ R }'[DEA]K‘M [H,0]%
I —E! . 0
o= B2 kT expl At L [DEA]® L [EG]
1 =h R-T
(ID) Vi ' (3.11)
k! ~EA [PEAG]c -[H,0]""
_ .ex > . PEAG 2
00,1 p RT 2
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Fiir die Reaktionsordnungen der einzelnen Komponenten gilt:

I _ _ 1 _ I _
Kag =1 Ko =1 Kppa = 1 Kyo =1

noo_ no_ no_ _
Kpea = 1.2 Kgg =1 Kpeag = 1 Ko =1

Insgesamt miissen 9 kinetische Parameter durch Regression von experimentellen Daten
bestimmt werden. Diese sind die Stof3faktoren und Aktivierungsenergien der Hin- und
Riickreaktionen I und II sowie die Reaktionsordnung von DEA in der Teilreaktion II.

3.1.3 Bestimmung der reaktionskinetischen Parameter

Kinetische Daten fiir Polykondensationsreaktionen zwischen Diolen und Dicarbonsiu-
ren wurden u.a. von Chen und Hsiao (1981), Chen und Wu (1982), Kuo und Chen
(1989) sowie Beigzadeh et al. (1995) veroffentlicht (siche Anhang).

Die massebezogene Stoffmengenidnderungsgeschwindigkeit der einzelnen Komponen-
ten kann wie folgt aus den Reaktionsgeschwindigkeiten der Teilreaktionen bestimmt
werden:

T d £ i (3.12)
Nur fiir den Fall einer konstanten Reaktionsmasse gilt mit dn; /m =dc;:
dCi NR ,
n=3;=26%ﬂ) (3.13)
=1

Veroffentlicht sind in der Regel die zeitlichen Verldufe des Umsatzes, wobei der Um-
satz aus den gemessenen Konzentrationen bestimmt wird:

u_ _[cooH], ~[COOH]
COOH [COOH],

(3.14)

Die Massednderung, die durch das Verdampfen des entstehenden Wassers eintritt, wird
dabei nicht beriicksichtigt. Es handelt sich daher um einen ,,scheinbaren‘ und nicht um
den realen Umsatz. Die kinetischen Parameter werden ebenfalls unter Vernachldssigung
des entfernten Wassers durch Regression an Gleichung (3.13) bestimmt.

Als Begriindung fiir diese Vorgehensweise wird meistens angegeben, dass die Wasser-
konzentration erst im spiten Reaktionsverlauf einen signifikanten Einfluss hat. Zu die-
sem Zeitpunkt ist bereits das meiste Wasser verdampft, die Bildungsraten sind nur noch
gering und somit kann eine konstante Wasserkonzentration angenommen werden (Chen
und Wu, 1982; Kuo und Chen, 1989; Beigzadeh et al., 1995).
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In der Literatur werden einzelne, zum Teil jedoch falsche Approximationen vorgeschla-
gen, um den Wasserverlust fiir den Fall zu beriicksichtigen, dass die gesamte entste-
hende Wassermenge verdampft (Fradet und Marechal, 1982). In keiner Verdffentli-
chung wurde der Verlauf der Wasserkonzentration verfolgt. Lediglich der Wassergehalt
bei Versuchsende wurde von wenigen Autoren stichprobenartig ermittelt. Die Angaben
dariiber, welcher Anteil des gebildeten Wassers im Reaktionsmedium verbleibt, reichen
von 10-15% (Tang und Yao, 1959) bis zu 34% bzw. 41% (Chen und Wu, 1982). In An-
betracht dieser Informationslage erscheint es fraglich, ob die Korrektur der Konzentra-
tionen bzw. Umséitze um eine geschitzte Menge verdampften Wassers die Genauigkeit
der Korrelationen erhoht.

Zur Bestimmung der reaktionskinetischen Parameter werden daher die Annahmen aus
der Literatur iibernommen. Die massebezogenen Stoffmengenidnderungsgeschwindig-
keiten der einzelnen Komponenten berechnen sich daher wie folgt:

d[ciS] -k AS].[EGI] k" .[DEA]) (3.15)
% - (kff .[DEA]"e -[E”G] —k" -[PEAG]) (3.16)
AEG]__p oy (3.17)
d[I();:A] g (3.18)
mit

k" =k!-[H,0], k™ =k -[H,0] und [H,0] ~ konst.

Die kinetischen Parameter werden nun nacheinander durch Regression bestimmt. Dazu
werden die Daten von Chen und Hsiao (1981), Chen und Wu (1982), Kuo und Chen
(1989) sowie Beigzadeh et al. (1995) verwendet. Die genaue Vorgehensweise wird im
Folgenden erléutert.

Anpassung der Geschwindigkeitskonstanten der Teilreaktion I

Zur Bestimmung der Geschwindigkeitskonstanten der Teilreaktion I werden nur Mess-
daten bei Umsitzen < 0,7 verwendet. In diesem Bereich soll die Reaktion I und damit
der von Flory (1939) beschriebene bimolekulare Mechanismus dominieren. Die Regres-
sion erfolgt unter Vernachlissigung von Reaktion II (k, =0,k =0).

Die Konzentrationsprofile der Modellkomponenten werden entsprechend den Gleichun-
gen (3.15) bis (3.18) berechnet. Als Zielfunktion der Anpassung wird die Summe der
relativen Fehler zwischen der experimentell bestimmten Carboxylgruppenkonzentration
[COOH]®® und der berechneten Carboxylgruppenkonzentration [COOH]>" iiber alle

Messpunkte k verwendet:
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. E[[COOH]™ —[COOHT™
mlnza[ I I (3.19)
k=1

[COOH® |

Die berechnete Carboxylgruppenkonzentration setzt sich aus den ermittelten Konzen-
trationen der Modellkomponenten Adipinsdure und DEA zusammen:

[COOH]™ =2-[AS]* +[DEA (3.20)

m m

Zur Losung des Optimierungsproblems wird ein Quasi-Newton-Verfahren verwendet.
Das Abbruchkriterium, d.h. die relative Anderung der Zielfunktion, betragt 0,00001.

In Tabelle 3.1 sind die fiir die Teilreaktion I ermittelten Geschwindigkeitskonstanten
zusammengefasst. Fiir die Riickreaktion I ergeben sich bei der Regression ausnahmslos
Geschwindigkeitskonstanten von k!” = 0. Daher wird im weiteren die Riickreaktion I
vernachlédssigt. Diese Annahme erscheint gerechtfertigt, da die Teilreaktion I in der
Modellvorstellung den bimolekularen Reaktionsmechanismus beschreibt. Dieser domi-
niert bei niedrigen Umsitzen und damit in einem Bereich, der vom chemischen Gleich-
gewicht noch weit entfernt ist. Aufschluss konnte eine Bestimmung der Gleichge-
wichtskonstanten aus den thermodynamischen Gréen geben (2.13). Diese sind jedoch
nicht fiir alle Reaktionsteilnehmer bekannt. Insbesondere fiir die Modellkomponente
DEA kann nur auf Vorausberechnungsmethoden zur Abschitzung einzelner thermophy-
sikalischer Stoffdaten zuriickgegriffen werden (Kapitel 3.2).

Tabelle 3.1: Geschwindigkeitskonstanten der Teilreaktion 1

T To [COOH], ki K

Quelle !
[°C] [-] [mol/kg] [kg/(mol-min)] [1/min]

160 1,5496 8,2261 0,00185 0

. 170 1,5523 8,2196 0,00255 0

ﬁ";gg;‘deh ctal 180 1,0741 9,3618 0,00454 0

180 1,5430 8,2356 0,00369 0

180 1,7008 7,9160 0,00390 0

140 1,9336 7,5221 0,00078 0

140 2,4923 6,6482 0,00078 0

Kuo und Chen 160 1,0824 9,3849 0,00179 0

(1989) 160 2,8696 6,1745 0,00218 0

180 1,0729 9,4109 0,00219 0

180 2,0394 7,3334 0,00411 0

140 2,4973 6,6410 0,00074 0

160 2,8128 6,2990 0,00150 0

Chen und Hsiao 160 1,0005 9,5920 0,00336 0

(1981), Chen und 166 1,0050 9,5920 0,00358 0

Wu (1982) 180 1,5914 8,1660 0,00846 0

180 2,8000 6,2510 0,00392 0

180 3,5546 5,4530 0,00230 0
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Abbildung 3.3: Regressionsergebnisse fiir die Teilreaktion I, Gleichung (3.10) mit einer Reaktionsord-
nung von 1 beziiglich Adipinsdure, experimentelle Daten von Beigzadeh et al. (1995)

Auffillig ist, dass die Geschwindigkeitskonstanten fiir die Hinreaktion I bei gleichen
Temperaturen, aber unterschiedlichen Reaktandenverhiltnissen r, voneinander abwei-
chen. In der Literatur (z.B. Chen und Wu, 1982) wird darauf verwiesen, dass die Stoff-
eigenschaften des Reaktionsmediums bei unterschiedlichen Reaktandenverhéltnissen
variieren und einen Einfluss auf die Reaktion ausiiben. Aus Tabelle 3.1 ldsst sich jedoch
kein eindeutiger Trend beziiglich ry ablesen. Die Ursachen dafiir sind in den speziellen,
keinesfalls identischen Bedingungen, unter denen die Experimente der einzelnen Auto-
ren durchgefiihrt wurden, sowie in der Giite der einzelnen Anpassungen zu suchen.

Die Ergebnisse zeigen, dass mit einer Reaktionsordnung von 1 beziiglich Adipinsdure
die gemessenen Verldufe gut beschriecben werden koénnen (Abbildung 3.3). Die
Beobachtungen von Flory (1939) werden somit bestatigt.

Bestimmung der Arrhenius-Parameter der Hinreaktion I

Uber eine Arrhenius-Auftragung (Abbildung 3.4) der fiir die Hinreaktion I ermittelten
Geschwindigkeitskonstanten k konnen der StoBfaktor k und die Aktivierungsenergie

Ex iiber die Beziehung

E
k=k_ -exps——2
. p{ R.T} (3.21)

gewonnen werden.
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Abbildung 3.4:  Arrhenius-Diagramm zur Bestimmung von Stofifaktor und Aktivierungsenergie von

Hinreaktion I

Tabelle 3.2: Kinetische Parameter der Teilreaktion I (Hinreaktion) auf Basis unterschiedlicher experi-

menteller Daten aus der Literatur

Verwendete Daten

11
Quelle T/t

koo
[kg/(mol'min)]

Ean
[kJ/mol]

160°C / 1,5
170°C / 1,5
180°C /1,5
180°C / 1,7

Beigzadeh et al., 1995

25336

58,53

140°C /2,5
160°C /2,9
180°C /2,0

Kuo und Chen (1989)

130092

64,08

160°C /1,0
166°C /1,0

Chen und Hsiao (1981), 180°C/ 1,6

12225

78,67

Chen und Wu (1982) 140°C /2,5

160°C /2,8
180°C /2,8

105662

63,90
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Die Arrhenius-Parameter werden durch lineare Regression von Datenpunkten mit je-
weils anndhernd gleichem Reaktandenverhiltnis bestimmt. Fiir das Prozessmodell wer-
den Parameter gewihlt, die aus Datensétzen ermittelt wurden, deren vorgelegtes Edukt-
verhiltnis in etwa dem des realen Prozesses entspricht.

Die ermittelten Aktivierungsenergien flir die Hinreaktion I liegen alle in der gleichen
GroBenordnung (Tabelle 3.2). Lediglich die aus den Daten von Chen und Hsiao (1981)
bzw. Chen und Wu (1982) fiir Reaktandenverhiltnisse nahe 1 bestimmte Aktivierungs-
energie weicht stiarker von den anderen ab. Die Lage der Geraden im Arrhenius-Dia-
gramm deutet bereits darauf hin (Abbildung 3.4). Bei den Stof3faktoren zeigen sich gro-
Bere Abweichungen fiir die unterschiedlichen Reaktandenverhiltnisse.

Bestimmung der Reaktionsordnung von DEA in der Teilreaktion II

Zur Ermittlung der Reaktionsordnung von DEA in der Teilreaktion II werden Anpas-
sungen an die Literaturdaten mit unterschiedlichen Reaktionsordnungen im Bereich von
1 bis 3 durchgefiihrt. Fiir die Anpassungen werden das vollstdndige kinetische Modell
mit beiden Teilreaktionen, die zuvor bestimmten Parameter der Teilreaktion I und die
Messdaten iiber den gesamten Umsatzbereich verwendet. Die Geschwindigkeitskon-
stanten ki und k! bilden die Regressionsparameter.

0,5 1,0 1,5 2,0 25 3,0

11 1"

O Beigzadeh et al., 1995 O
10 A Chen u. Hsiao, 1981; Chen u. Wu, 1982 5 “r 10
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5} i I
= 8 PR 8
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o — X I
§ 4 4
T A 3
........ G I
2 . ] . ] . . . 2
0,5 1,0 1,5 2,0 25 3,0

Reaktionsordnung DEA in Teilreaktion Il [-]

Abbildung 3.5: Mittlerer relativer Fehler bei der Regression an verschiedene Literaturdatensdtze fiir
unterschiedliche Reaktionsordnungen bzgl. DEA in Teilreaktion I1
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Das Fehlerminimum bei der Regression liegt im Bereich von Reaktionsordnungen zwi-
schen 1,4 und 1,6 beziiglich DEA (Abbildung 3.5). Fiir das kinetische Modell wird
Kpea = 1,5 gewihlt.

Anpassung der Geschwindigkeitskonstanten der Teilreaktion II

Die Geschwindigkeitskonstanten der Teilreaktion II werden wie im vorigen Abschnitt
beschrieben durch Regression mit dem vollstindigen Kinetikmodell (Gleichungen
(3.10) und (3.11)) gewonnen. Alle zuvor bestimmten Parameter, d.h. der StoBfaktor und
die Aktivierungsenergie von Hinreaktion I sowie die Reaktionsordnung von DEA in der
Teilreaktion II, werden vorausgesetzt.

Die Anpassung der Parameter erfolgt nach dem gleichen Verfahren wie fiir die Reak-
tionsgeschwindigkeitskonstanten der Teilreaktion I (Quasi-Newton-Verfahren, Ziel-
funktion (3.19), Abbruchkriterium 0,00001).

Die gemessenen Konzentrationsverldufe konnen mit dem zweistufigen Modell, das so-
wohl bimolekulare als auch autokatalytische Mechanismen beriicksichtigt, gut wieder-
gegeben werden (Abbildung 3.6 bis Abbildung 3.8).
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oo //f/ O 160°C/r=2,9 .
0.2 + 180°C/r,=1,1 L0,2
o & 180°C/r,=2,0 o
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Abbildung 3.6: Korrelation der Datensditze von Kuo und Chen (1989) fiir die autokatalytische
Polykondensation von Adipinsdure und Ethylenglykol durch das zweistufige Modell
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Abbildung 3.7: Korrelation der Datensditze von Chen und Hsiao (1981) bzw. Chen und Wu (1982) fiir
die autokatalytische Polykondensation von Adipinsdure und Ethylenglykol durch das

zweistufige Modell
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Abbildung 3.8: Korrelation der Datensdtze von Beigzadeh et al. (1995) fiir die autokatalytische
Polykondensation von Adipinsdure und Ethylenglykol durch das zweistufige Modell
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Tabelle 3.3: Geschwindigkeitskonstanten der Teilreaktion 11

T rn |[COOH], | ki k" ki k"
Quelle . 1,5 .
[°C] [-] [mol/kg] | [kg/(mol- | [1/min] | [(kg/mol)- [1/min]
min)] min™']
160 | 1,5496 | 8,2261 0,00185 0 0,000076 | 0,000540
. 170 | 1,5523 | 8,2196 | 0,00255 0 0,000161 | 0,000666
ﬁgggdeh ctal 180 | 1,0741 | 93618 | 0,00454 0 0,000634 0
180 | 1,5430 | 8,2356 | 0,00369 0 0,000346 | 0,000731
180 | 1,7008 | 7,9160 | 0,00390 0 0,000345 | 0,000732
140 | 1,9336 | 7,5221 0,00078 0 0,000086 0
140 | 2,4923 | 6,6482 | 0,00078 0 0,000003 0
Kuo und Chen 160 | 1,0824 | 9,3849 | 0,00179 0 0,000460 | 0,001136
(1989) 160 | 2,8696 | 6,1745 0,00218 0 0,000059 0
180 | 1,0729 | 9,4109 | 0,00219 0 0,001106 0
180 | 2,0394 | 7,3334 | 0,00411 0 0,000209 0
140 | 2,4973 | 6,6410 | 0,00074 0 0,000016 | 0,000116
160 | 2,8128 | 6,2990 | 0,00150 0 0,000072 | 0,000018
Chen und Hsiao 160 | 1,0005 | 9,5920 | 0,00336 0 0,000258 0
(1981), Chen und 166 | 1,0050 | 9,5920 | 0,00358 0 0,000485 0
Wu (1982) 180 | 1,5914 | 8,1660 0,00846 0 0,000321 | 0,000355
180 | 2,8000 | 6,2510 | 0,00392 0 0,000205 | 0,000367
180 | 3,5546 | 5,4530 | 0,00230 0 0,000270 | 0,000093

Die zur Bestimmung der Parameter verwendeten Messungen (siche Anhang) wurden
bei unterschiedlichen Endumsétzen abgebrochen. Kuo und Chen (1989) messen nur bis
zu Umsitzen von ca. 80%. Dieser Bereich ist vom chemischen Gleichgewicht noch
relativ weit entfernt, der Einfluss der Hydrolyse dementsprechend gering. Daher liefern
viele Datensdtze Geschwindigkeitskonstanten von Null fiir die Riickreaktion (Tabelle
3.3). Da zudem keinerlei Angaben iiber die Wasserkonzentrationen vorliegen, bestehen
groBBere Unsicherheiten bei der Ermittlung der Geschwindigkeitskonstanten fiir die
Hydrolyse.

Abschitzung der wasserkonzentrationsunabhéingigen Geschwindigkeitskonstanten
der Riickreaktion II

Bei dem zu modellierenden Batch-Prozess kann nicht von einer konstanten Wasserkon-
zentration im Reaktor ausgegangen werden. Diese Tatsache muss bei der Simulation
beriicksichtigt werden. Die Entfernung des Kondensats ist eine der entscheidenden Ein-
fluss- und somit OptimierungsgroBen des Prozesses. Daher muss die Reaktionsge-
schwindigkeit durch das Modell auch als Funktion der Wasserkonzentration abgebildet
werden.

Eine Moglichkeit besteht darin, die Wasserkonzentration aus den gemessenen Endkon-
zentrationen unter der Annahme, dass ein bestimmter Anteil q = 0..1 des insgesamt ge-
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bildeten Wassers verdampft, abzuschitzen. Die Masse des verdampften Wassers ergibt
sich dann zu (Fradet und Marechal, 1982):

My o e = 0,018 (nCOOH,O ~Ncoon ) q

3.22
=0,018-([COOH], - m, —[COOH]-m)-q (3.22)
Mit
m=my—My,o verd (3.23)
ergibt sich:
1-0,018-[COOH], - q
m=m, - (3.24)
1-0,018-[COOH]-q

Aus diesen GroBlen kann die Wasserkonzentration berechnet werden. Fiir die verwen-
deten Datensdtze aus der Literatur (Chen und Hsiao, 1981; Chen und Wu, 1982; Kuo
und Chen, 1989; Beigzadeh et al., 1995) existieren jedoch keine Angaben iiber den An-
teil des verdampften Wassers. Es ist anzunehmen, dass dieser Anteil mit der Temperatur
und den Stoffeigenschaften des Produktes, die wiederum durch das Vorlageverhiltnis
der Edukte beeinflusst werden, variiert. Bei Experimenten bis in hohe Umsatzbereiche
ist der verbleibende Wassergehalt wahrscheinlich geringer, da dann die Bildungsge-
schwindigkeit des Wassers im Vergleich zur Verdampfungsrate klein ist. Der spezielle
Versuchsaufbau kann sich ebenfalls auf den Wassergehalt auswirken. Um wenigstens
eine grobe Abschitzung der Wasserkonzentration vornehmen zu kénnen, werden Daten
aus dem realen Prozess hinzugezogen. Es wird angenommen, dass die Temperaturab-
hingigkeit der Wasserkonzentration im Reaktor sich tendenziell umgekehrt zur Ver-
dampfungsrate des Wassers aus dem Reaktor verhélt (Machefer, 2001):

[H,OI(T;)  Verdampfungsrate / Wassermenge(T,_,)
[H,OT,,) Verdampfungsrate/Wassermenge(T;)

(3.25)

Die Verdampfungsrate bezogen auf die jeweilige Wassermenge im Reaktor kann fiir
unterschiedliche Temperaturen aus den gemessenen Destillatmengen ermittelt werden.
Dabei wird vorausgesetzt, dass das Destillat nur Wasser beinhaltet, was fiir die Normal-
druckphase mit guter Ndherung angenommen werden kann. Als Ausgangspunkt dient
die im Prozess gemessene Wasserkonzentration bei fortgeschrittener Reaktion nahe dem
chemischen Gleichgewicht (U = 0,99; T ~ 245°C; [H,0] = 0,0093). Die auf diese Weise
abgeschitzten Wasserkonzentrationen und die korrigierten Reaktionsgeschwindigkeits-
konstanten sind in Tabelle 3.4 dargestellt. Diese Werte sind sehr ungenaue Schitzun-
gen. Die Fehler, die bei dieser Vorgehensweise auftreten konnen, ihr Einfluss und Kor-
rekturmoglichkeiten werden in spiteren Abschnitten dieses Kapitels noch ausfiihrlich
diskutiert.
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Tabelle 3.4: Wasserkonzentrationsunabhdngige Geschwindigkeitskonstanten der Hydrolyse

, H,0
- T v | [COOH], k! coxcnint K"
[°C] [-] [mol/kg] [1/min] [mol/kg] [kg/(mol-min)]
160 | 1,5496 | 8,2261 0,000540 0,0892 0,006054
Beigzadeh et al. 170 | 1,5523 | 82196 0,000666 0,0571 0,011656
(1995) 180 | 1,5430 | 8,2356 0,000731 0,0397 0,018420
180 | 1,7008 | 7,9160 0,000732 0,0397 0,018438
140 | 2,4973 | 6,6410 0,000116 0,3920 0,000297
Chen und Hsiao 160 | 2,8128 | 6,2990 0,000018 0,0892 0,000206
(1981), Chen und
Wu (1982) 180 | 1,5914 | 8.,1660 0,000355 0,0397 0,008957
180 | 2,8000 | 6,2510 0,000367 0,0397 0,000924

Bestimmung der Arrhenius-Parameter der Teilreaktion 11

Die Arrhenius-Parameter der Teilreaktion II werden analog zu denen der Teilreaktion I
bestimmt (Abbildung 3.9, Abbildung 3.10). Geschwindigkeitskonstanten fiir die Riick-
reaktion konnen nur fiir 2 Datensétze ermittelt werden. Der Datensatz (T/ry: 160°C/1,0;
166°C/1,0; 180°C/1,5) von Chen und Hsiao (1981) zeigt bei der Auftragung fiir die
Hinreaktion eine sehr starke Abweichung vom linearen Verlauf und eine v6llig andere
Steigung als die anderen Arrhenius-Geraden. Er wurde daher nicht zur Bestimmung der
Parameter verwendet.

000216 000220 000224  0,00228  0,0232  0,00236  0,00240  0,00244
-7 : : : : : : : -7

~
~

B <
. ~
- ~
. ~

-10 -10

11 \a\'-ﬁ

O Beigzadeh et al., 1995
(160°C/1,5; 170°C/1,5; 180°C/1,5; 180°C/1,7) . A

-1294- A Kuou. Chen, 1989 -12
(140°C/2,0; 140°C/2,5; 160°C/2,9; 180°C/2,0)

O Chen u. Hsiao, 1981; Chen u. Wu, 1982 A

-13 1 (140°C/2,5; 160°C/2,8; 180°C/2,8) -13

In (k) Teilreaktion Il (Hinreaktion)

T T T T T T T T T T T
0,00216 0,00220 0,00224 0,00228 0,00232 0,00236 0,00240 0,00244
1T [1/K]

Abbildung 3.9:  Arrhenius-Diagramm fiir Teilreaktion Il (Hinreaktion)
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Abbildung 3.10: Arrhenius-Diagramm fiir Teilreaktion II (Riickreaktion)

Tabelle 3.5: Kinetische Parameter der Teilreaktion Il auf Basis verschiedener experimenteller Daten
aus der Literatur

Verwendete kg,h Egh kg)r Egr
Quelle Daten s
T/r [(kg/mol)™ [kJ/mol] [kg/(mol [kJ/mol]
0 ‘min’'] ‘min)]
160°C / 1,5
i 170°C /1,5
?ggg;‘deh ctal 180°C /1.5 6,3227-10" 122,26 4,0242:10° 88,56
180°C /1,7
140°C /2.5
Kuo und Chen 160°C /2,9 5,4926-10" 148,56 - -
(1989)
180°C /2,0
Chen und Hsiao 140°C/2.,5
(1981), Chen 160°C /2,8 5,5064-107 97,735 3,5974-10" 148,45
und Wu (1982) 180°C /2,8

Die aus den verschiedenen Datensatzen ermittelten Stoffaktoren weichen sowohl fur
die Hin- als auch fiir die Riickreaktion um einen Faktor von 10°..10” voneinander ab

(Tabelle 3.5). Bei den Aktivierungsenergien treten ebenfalls Unterschiede von bis zu

50% auf. Der Datensatz von Beigzadeh et al. (1995) liefert eine groflere Aktivierungs-
energie fiir die Hinreaktion als fiir die Riickreaktion. Dagegen lassen die experimentel-
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len Daten von Chen und Hsiao (1981) auf das Gegenteil schlieen. Da die Polyesterbil-
dung schwach exotherm verlduft, muss sich nach dem Prinzip von Le Chatelier das
chemische Gleichgewicht dieser reversiblen Reaktion bei zunehmender Temperatur in
Richtung der Edukte verschieben. Das Verhéltnis der Geschwindigkeitskonstanten von
Hin- und Riickreaktion muss daher mit steigender Temperatur abnehmen. Ubertragen
auf die Teilreaktion II kann aus

I
kh

i il

- EA,h + EA,r
il

kr

T)=
(T)= exp s

(3.26)
gefolgert werden, dass die Aktivierungsenergie der Hinreaktion kleiner sein muss als
die der Riickreaktion. Der Datensatz von Beigzadeh et al. (1995) liefert demnach keine
konsistenten Parameter. Da bei schwacher Wérmetonung nur eine geringfiigige Ver-
schiebung des chemischen Gleichgewichts mit der Temperatur erfolgt, sind eher geringe
Unterschiede zwischen den Aktivierungsenergien von Hin- und Riickreaktion zu er-

warten. Diese Uberlegungen flieBen in die spitere Feinanpassung der reaktionskineti-
schen Parameter mit ein.

Korrektur der Stofifaktoren der Teilreaktion I1

Abbildung 3.11 verdeutlicht den Einfluss von Fehlern bei der Schitzung der
Wasserkonzentration im Reaktor auf die Bestimmung der Arrhenius-Parameter.
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Abbildung 3.11: Einfluss von Fehlern bei der Abschdtzung der Wasserkonzentration auf die Arrhenius-
Parameter der Hydrolyse am Beispiel eines Datensatzes aus der Literatur
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Unter der Annahme eines bestimmten prozentualen Fehlers, mit dem die geschétzte
Wasserkonzentration behaftet ist, verschieben sich die Arrhenius-Geraden parallel. Das
bedeutet, der Fehler wirkt sich vor allem auf den ermittelten StoBfaktor, jedoch nicht
auf die Aktivierungsenergie der Reaktion aus. Ist nun mindestens ein weiterer Punkt
(1/T, In(k)) bekannt, der aus zuverldssigeren Daten ermittelt wurde, kdnnen die StoB3-
faktoren durch Parallelverschiebung der Arrhenius-Geraden korrigiert werden.

Fiir den realen Prozess liegen Messdaten der COOH-, OH- und fiir eine Charge der
Wasserkonzentration iiber einen groBen Umsatzbereich vor. Daraus lassen sich
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten bei Betriebstemperatur ableiten.

Zur Korrektur der Stoffaktoren der Teilreaktion I wird das entwickelte Modell an die
Betriebsdaten verschiedener Chargen angepasst. Dazu werden Zeitabschnitte mit kon-
stanter Temperatur (chargenabhéngig 240°C oder 245°C) ausgewdhlt. Diese fallen beim
vorliegenden Prozess in den Verlauf der Vakuumphase. Die Umsetzung ist in diesem
Bereich bereits weit fortgeschritten. Es kann vereinfachend angenommen werden, dass
die Teilreaktion II dominiert und die Teilreaktion I zu vernachlédssigen ist. Weiterhin
wird vorausgesetzt, dass die Monomere bis auf den Ethylenglykoliiberschuss nahezu
vollstindig zum kurzkettigen Zwischenprodukt DEA reagiert haben. Die Sdurekonzen-
tration ergibt sich somit lediglich aus der DEA-Konzentration, die OH-Konzentration
setzt sich aus den DEA- und PEAG-Konzentrationen sowie aus der Konzentration {iber-
schiissigen Ethylenglykols zusammen.

Auch die im Prozessverlauf gemessenen Saure- und Hydroxylkonzentrationen kdnnen
durch das Modell sehr gut wiedergegeben werden (Abbildung 3.12).
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Abbildung 3.12: Abbildung von Prozessdaten verschiedener Chargen (fortgeschrittene Reaktion,
Vakuumphase) durch die Teilreaktion Il des Modells
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Tabelle 3.6: Anhand von Betriebsdaten verschiedener Chargen bestimmte Geschwindigkeitskonstanten

fiir Teilreaktion 11
Charge T ky k" [H,0] k!
[°C] [(kg/mol)"- [1/min] [mol/kg] [kg/(mol-min)]
min"]
7646 240,6 0,0187 0,000020 0,0101 0,00206
7700 2404 0,0186 0,000029 0,0101 0,00311
7749 240,6 0,0155 0,000021 0,0101 0,00227
7826 241,0 0,0202 0,000017 0,0101 0,00181
7679 245.,6 0,0223 0,000013 0,0093 0,00140
7680 2457 0,0240 0,000021 0,0093 0,00204
7870 2457 0,0240 0,000012 0,0093 0,00124

Die korrigierten Stof3faktoren (Tabelle 3.7) ergeben sich nun aus einer Parallelverschie-
bung (Abbildung 3.13, Abbildung 3.14) der zuvor ermittelten Arrhenius-Geraden fiir
die Teilreaktion II durch die Prozesspunkte (Tabelle 3.6) Aufgrund der Datenstreuung
kann nur ein Bereich fiir die StoBfaktoren angegeben werden. Er ist durch zwei
gepunktete Linien gekennzeichnet (Abbildung 3.13, Abbildung 3.14).
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Abbildung 3.13: Korrektur der aus Literaturdaten von Beigzadeh et al. (1995) ermittelten Stofsfaktoren
fiir die Teilreaktion Il (Hinreaktion) anhand von Prozessdaten
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Abbildung 3.14: Korrektur der aus Literaturdaten von Beigzadeh et al. (1995) ermittelten Stoffaktoren
fiir die Teilreaktion II (Riickreaktion) anhand von Prozessdaten

Tabelle 3.7: Korrigierte Stofifaktoren der Teilreaktion I1

Verwendete i 11 11 11 i} 1
Daten kw=h k“o,h Ea,h koo,r koo,r Ea,r
Quelle (korrigiert) (korrigiert)
T/ry | [(kg/moD)™® | [(ke/moh™ | [kl/mol] | [kg/(mol | [kg/(mol | [k}/mol]
‘min’ | ‘min”'] ‘min)] ‘min)]
Beiozadeh 160°C/ 1,5 44101 <0107
eigzadeh et ° 1010 4 . 108 9 .
al. (1995) 170°C/ 1,5 | 6,3227-10 1,9-10" 122,26 | 4,0242-10 5.4-10° 88,56
180°C/ 1,5
K q 140°C /2,5 L8107
uo un o a3 8 . ] ] _
Chen (1989) 160°C /2,9 | 5,4926-10 7.9-10" 148,56
180°C /2,0
Chen und 140°C / 2,5
Hsiao (1981), . L | 1310% Lais | 8,810
Chen und 1600C/ 2,8 5,5064-10 30-10° | 97735 |3.597410 100 | 14845
Wu (1982) 180°C /2,8

Fiir die Hinreaktion ergeben sich kaum Verdnderungen (Tabelle 3.7). Die korrigierten
Stof3faktoren liegen in der gleichen GroBenordnung wie die zuvor aus den Literaturda-
ten ermittelten. Bei der Riickreaktion sind die korrigierten Stoffaktoren jedoch um
einen Faktor 107 bis 10* kleiner (Tabelle 3.7). Die Ergebnisse deuten darauf hin, dass
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die wesentlichen Fehler bei der Beschreibung der Hydrolyse durch die Abschétzung der
Wasserkonzentration und den Abbruch der Experimente (Chen und Hsiao, 1981; Chen
und Wu, 1982; Kuo und Chen, 1989; Beigzadeh et al., 1995) vor Erreichen des chemi-
schen Gleichgewichts entstehen.

Weitere Anpassung der kinetischen Parameter

Mit der beschriebenen Vorgehensweise konnen Bereiche fiir die kinetischen Parameter
der einzelnen Teilreaktionen des Modells abgeschitzt werden. Dennoch stellen alle
StoBfaktoren und Aktivierungsenergien Validierungsparameter dar und werden bei der
Simulation durch Vergleich mit gemessenen Konzentrationsverldufen des realen Pro-
zesses weiter angepasst. Dazu wird das vollstandige ChemCAD-Prozessmodell (Kapitel
3.6) verwendet. Die Anpassung erfolgt mit Hilfe eines gradientenfreien Algorithmus’
(Kapitel 4.1) und der speziell zur Optimierung mit ChemCAD-Modellen entwickelten
Oberflache (Kapitel 4.3).

Die Summe der relativen Fehler zwischen den im Betrieb experimentell bestimmten und
den berechneten Konzentrationen iiber alle Messpunkte k, multipliziert mit einem
Wichtungsfaktor G bildet die Zielfunktion der Minimierung:
NE H exp H ber H exp H ber
min G- 5[ [[COOHL” ~[COOHJ"| [OHI” ~[OHL™)
= [COOH]E™ || [OH]™ |

N\

(3.27)
[Hzo]ixp B [Hzo]ter

[H,0]5 \J

Die berechnete Hydroxylgruppenkonzentration setzt sich aus den berechneten Konzen-
trationen der Modellkomponenten Ethylenglykol, DEA und PEAG zusammen:

[OH]Y" =2-[EG]" +[DEALY +2-[PEAG]Y (3.28)

Die berechnete Carboxylgruppenkonzentration wird nach Gleichung (3.20) bestimmt.

Die Startwerte fiir die Optimierung werden aus den zuvor abgeschétzten Bereichen fiir
die kinetischen Parameter gewéhlt (Tabelle 3.2, Tabelle 3.7). Das Abbruchkriterium
betrdgt 0,000001.

Die optimierten Parameter, die fiir die Simulation des Prozesses verwendet werden, sind
in Tabelle 3.8 zusammengestellt. Die Riickreaktion I wird entsprechend den vorherigen
Uberlegungen (S. 38) vernachlissigt.

Tabelle 3.8: Auf Basis von Betriebsdaten optimierte kinetische Parameter

I I 11 11 11 11
koo,h Ea,h koo,h Ea,h koo,r Ea,r
[kg/(mol- [kJ/mol] [(kg/mol)'” kJ/mol [kg/(mol ‘min)] [kJ/mol]

min)] ‘min”']
4,56:10° 61,38 3,03-10" 140,72 4,62-10" 147,32
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Die kinetischen Parameter fiir die Teilreaktion I liegen in derselben GroBenordnung wie
die aus den Daten von Kuo und Chen (1989) sowie fiir hohere Reaktandenverhéltnisse
aus den Daten von Chen und Hsiao (1982) bestimmten Parameter (Tabelle 3.2). Die
Aktivierungsenergien sind fast identisch. Der optimierte StoB3faktor ist um den Faktor 4
grofer als aus den Literaturdaten abgeschitzt.

Die fiir die Hin- und die Riickreaktion II optimierten Aktivierungsenergien unterschei-
den sich nur sehr geringfiigig. Die Aktivierungsenergie der Riickreaktion II ist etwas
groBer als die der Hinreaktion II. Diese Tatsache entspricht den vorherigen Uberlegun-
gen (3.26). Die optimierten kinetischen Parameter flir die Reaktion II liegen in den
zuvor geschétzten Bereichen (Tabelle 3.2).

Die Simulationsergebnisse in Kapitel 3.7 zeigen, dass mit den optimierten Parametern
der industrielle Prozess gut beschrieben werden kann.

Aussagen iiber die Zuverldssigkeit der mittels nichtlinearer Optimierung bestimmten
Parameter lassen sich aus der Abhingigkeit der Fehlerquadratsumme von den Parame-
tern in der Nédhe des Optimums ableiten. Gesucht sind fiir eine Anzahl NV von Parame-
tern X; Konfidenzintervalle der Form:

X, <X, <X, (3.29)

Die X; sind die aus der Optimierung bestimmten wahrscheinlichsten Werte. X, und X,
begrenzen den Bereich, in dem die Parameter variiert werden konnen, ohne dass die
Anderung der Zielfunktion einen bestimmten Betrag iiberschreitet. Jedoch sind nicht
alle so erhaltenen Ungleichungen von einander unabhingig. Laut Hartmann (1971) lésst
sich statt dessen zeigen, dass genau NV linear unabhingige Aussagen der Form

X, <3 (-X,)<X,  j=1L.NV (3.30)

existieren, wobei u! vorgegebene Koeffizienten sind. Man kann demnach Aussagen
iber Linearkombinationen aller Parameter treffen. Die Frage, wie gut oder schlecht ein-
zelne Parameter bestimmt sind, bzw. die Frage nach der relativen Bestimmtheit der
Parameter untereinander wird in der Regel durch statistische Untersuchungen mehrerer
Sétze von Messdaten und ihrer Abbildung durch das Modell beantwortet. Im vorliegen-
den Fall steht jedoch nur ein Datensatz fiir die Bestimmung der Parameter zur Verfii-
gung. Hartmann (1971) schldgt zur Bestimmung der Konfidenzintervalle ein kompli-
ziertes Verfahren unter Beriicksichtigung fiktiver Messreihen vor. Ein entsprechendes
Programm ist jedoch nicht verfiigbar. Aus diesem Grund werden an dieser Stelle nur die
linearisierten Vertrauensintervalle nach Gleichung (3.29) betrachtet. Die Anderung der
Fehlerquadratsumme (3.27) in Abhdngigkeit der jeweils einzelnen Parameter bei Kon-
stanz aller anderen Parameter ist in Abbildung 3.15 und Abbildung 3.16 dargestellt.
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Abbildung 3.15: Verdnderung der Zielfunktion in der Nihe des Optimums in Abhdngigkeit jeweils eines
Stofifaktors (Hinreaktion I, Hinreaktion II, Riickreaktion II) bei gleichzeitiger Konstanz
aller anderen Parameter
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Aktivierungsenergie (Hinreaktion I, Hinreaktion II, Riickreaktion II) bei gleichzeitiger
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Obwohl die Kurven in Abbildung 3.15 und Abbildung 3.16 jeweils lediglich die
Verdnderung eines einzelnen Parameters beriicksichtigen, lassen sich mit ihrer Hilfe
qualitative Aussagen dariiber gewinnen, wie sicher die Ergebnisse der Optimierung
sind.

Die Sensitivitit der Zielfunktion beziiglich der Aktivierungsenergien ist grundsétzlich
grofler als beziiglich der Stoflfaktoren. Dieses Verhalten wird dadurch hervorgerufen,
dass die Aktivierungsenergien als Exponenten, die Sto3faktoren dagegen als Faktoren in
die Reaktionsgeschwindigkeitgleichungen eingehen.

Tragt man den Wert der Zielfunktion iiber den StoBfaktoren auf (Abbildung 3.15), so
erhdlt man fiir die StoBfaktoren der Hinreaktion I und der Riickreaktion II nur ein
schwaches Minimum. Das bedeutet, dass diese Parameter nur mit geringer Sicherheit
bestimmt sind. Die Kurve fiir den Stoffaktor der Hinreaktion II verlduft am Optimum
deutlich steiler. Dieser Parameter liegt daher mit hoherer Wahrscheinlichkeit in der
Nihe des berechneten Optimums.

Die Aktivierungsenergie der Riickreaktion II kann in einem Bereich von £10% um den
durch Optimierung gefundenen Wert variiert werden, ohne dass sich die Zielfunktion
nennenswert dndert (Abbildung 3.16). Die Aktivierungsenergien der Hinreaktionen I
und II sind im Vergleich dazu relativ sicher bestimmt. Eine kleine Anderung dieser
Parameter ruft bereits einen grolen Anstieg der Fehlerquadratsumme hervor.

Es kann festgestellt werden, dass die Hinreaktion II offenbar den groBten Einfluss auf
die Fehlerquadratsumme besitzt. Die Hinreaktion II beschreibt in der entwickelten fikti-
ven Stochiometrie die Reaktion des Zwischenproduktes mit dem Polymerisationsgrad 4
zum Endprodukt mit dem Polymerisationsgrad 21 (3.9). Sie fasst somit die meisten Stu-
fen der ablaufenden Polykondensation zusammen und dominiert innerhalb der Chargen-
zeit am lidngsten. Die Monomere haben dagegen bereits nach relativ kurzer Zeit zu
kurzkettigen Polyestermolekiilen reagiert. Die Hinreaktion I ist danach nicht mehr von
Bedeutung. Die Hydrolyse (Riickreaktion II) spielt wiederum erst gegen Ende der
Charge eine Rolle. Die Wasserkonzentrationen im Reaktor sind dann sehr klein und
werden vor allem durch das chemische Gleichgewicht und weniger durch die Verdamp-
fung beeinflusst. Die kinetischen Parameter der Riickreaktion II wiirden sich in dieser
Phase am stérksten auf die Abweichungen zwischen den gemessenen und den simulier-
ten Wasserkonzentrationen und somit auf den Wert der Zielfunktion auswirken. Der
Verlauf der Wasserkonzentration wurde jedoch wihrend des Betriebsversuchs, dessen
Daten fiir die Anpassung der kinetischen Parameter zur Verfiigung stehen, nicht bis zum
Chargenende verfolgt. Die Messungen der Wasserkonzentration wurden lange vor dem
Erreichen des chemischen Gleichgewichts abgebrochen. Der Einfluss der Riickreaktion
IT kann demnach durch die Zielfunktion nicht addquat abgebildet werden. Dementspre-
chend sind die kinetischen Parameter der Riickreaktion II als sehr unsicher einzustufen.
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3.1.4 Bewertung des Kinetikmodells

Die Ausfiihrungen in den vorangegangenen Kapiteln sowie die Simulationsergebnisse
in Kapitel 3.7 belegen, dass das entwickelte Modell einer zweistufigen, teilreversiblen
Reaktion sowohl die experimentellen Literaturdaten (Abbildung 3.6, Abbildung 3.7,
Abbildung 3.8) als auch den realen Prozess (Abbildung 3.12) gut abbilden kann. Das
Modell ist einfach und daher vergleichsweise wenig rechenintensiv, was fiir die Opti-
mierung von groBer Bedeutung ist. Es muss jedoch darauf hingewiesen werden, dass es
sich keinesfalls um ein allgemeingiiltiges, libertragbares Kinetikmodell handelt. Die
Ursachen dafiir liegen zum einen in der gewdhlten Modellstruktur, zum anderen in der
Vorgehensweise und in der Art des verwendeten Datenmaterials bei der Bestimmung
der kinetischen Parameter.

Modellstruktur

Die fiktive Stochiometrie, die zur Beschreibung der Polykondensation gewiahlt wurde,
berticksichtigt lediglich zwei polymere Spezies, ein kurzkettiges Zwischenprodukt und
das langkettige Endprodukt. Das Modell kann daher keine Kettenldngen- bzw. Molmas-
senverteilung simulieren und auch keine Vorhersagen beziiglich gemittelter GroBen wie
der mittleren Molmasse oder des mittleren Polymerisationsgrades des Produktes treffen.
Diese GroBen sind bereits in der Modellstruktur verankert und keine Modellvariablen.
Diese Tatsache fiihrt weiterhin dazu, dass das Modell nicht mit unterschiedlichen
Reaktandenverhiltnissen arbeiten kann. Ein héherer Uberschuss eines Monomers fiihrt
in der Praxis dazu, dass der mittlere Polymerisationsgrad sinkt (Kapitel 2.1.2). Diesen
Effekt kann das Modell nicht abbilden, es entsteht immer dasselbe Endprodukt mit der
festgelegten Kettenldnge.

Die Allgemeingiiltigkeit des kinetischen Modells wird demnach bereits durch seine
Struktur, welche an die im Speziellen betrachtete Veresterung angepasst ist, einge-
schrinkt.

Bestimmung der kinetischen Parameter

Die grofite Fehlerquelle bei der Bestimmung der kinetischen Parameter stellt das ver-
wendete Datenmaterial dar. Bei den meisten Experimenten aus der Literatur (Chen und
Hsiao, 1981; Chen und Wu, 1982; Kuo und Chen, 1989; Beigzadeh et al., 1995) wurde
die Reaktion nicht bis zum Erreichen des chemischen Gleichgewichts verfolgt. Ein noch
gravierenderes Problem sind die fehlenden Wasserkonzentrationsmessungen. An dieser
Stelle konnen nur grobe Schitzungen vorgenommen werden, die zu grofleren Fehlern
bei der Bestimmung der kinetischen Parameter fiir die Hydrolyse fiithren.

Die veroffentlichten experimentellen Daten (Chen und Hsiao, 1981; Chen und Wu,
1982; Kuo und Chen, 1989; Beigzadeh et al., 1995) wurden in Temperaturbereichen
zwischen 140°C und 180°C sowie bei Normaldruck gewonnen. Der Betriebsbereich des
realen Prozesses wird damit nicht abgedeckt. Ungenauigkeiten konnen demnach auch
bei der Extrapolation auftreten.
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Die Regressionsergebnisse zeigen weiterhin, dass die Reaktionsgeschwindigkeiten nicht
nur von der Temperatur, sondern auch vom Vorlageverhdltnis der Edukte abhéngig
sind. Bei der Ubertragung des kinetischen Modells auf Semibatch-Prozesse ist zu be-
riicksichtigen, dass sich das Vorlageverhiltnis wihrend der Reaktion durch Monomer-
zudosierung dndern kann. Diese Fehlerquelle wird jedoch im Vergleich zu den fehlen-
den Wasserkonzentrationsmessungen als gering eingestuft.

Die Geschwindigkeitskonstanten der Teilreaktion II wurden unter Verwendung von
Betriebsdaten des realen Prozesses korrigiert. Im grofStechnischen Reaktor liegen jedoch
andere Bedingungen als im Labor vor. Daher ist anzunehmen, dass die aus den Be-
triebsdaten ermittelten Reaktionsgeschwindigkeiten auch von apparatespezifischen Ein-
fliissen, z.B. Durchmischungs- oder Wirmeiibertragungseffekten, abhidngig sind. Es
handelt sich nicht um wahre, sondern um Bruttoreaktionsgeschwindigkeiten.

Aufgrund der Datenlage erfolgt eine Feinanpassung der kinetischen Parameter durch
Vergleich der Simulationsergebnisse mit den Betriebsdaten. Da auch andere Modell-
parameter fehlerbehaftet sein kdnnen, wirken auch diese sich auf die Validierungser-
gebnisse aus. Das trifft insbesondere flir die thermodynamischen Parameter zur Vor-
ausberechnung der Phasengleichgewichte zu (siche Kapitel 3.3.2). Fehler bei der Be-
schreibung der Thermodynamik werden so auch durch Anpassung der kinetischen
Parameter kompensiert und umgekehrt.

Zusammengefasst ldsst sich feststellen, dass die ermittelte Kinetik die Betriebsdaten gut
wiedergeben kann. Zur Ermittlung der kinetischen Parameter mussten jedoch Brutto-
reaktionsgeschwindigkeiten herangezogen werden, welche von apparate- bzw. prozess-
spezifischen Bedingungen beeinflusst sind. Es handelt sich daher nicht um wahre kine-
tische Parameter, die ohne weiteres auf andere Prozesse iibertragen werden kdnnen.

Zur Verbesserung des wahren kinetischen Modells sind experimentelle Untersuchungen
ndtig. Wiinschenswert wire vor allem eine Entkopplung von chemischem und thermo-
dynamischem Gleichgewicht bei der Modellvalidierung. Die Messungen sollten iso-
therm bei verschiedenen Temperaturen moglichst bis zum Erreichen des chemischen
Gleichgewichts durchgefiihrt werden. Die Temperaturen sind so zu wéhlen, dass der
Betriebsbereich des realen Prozesses abgedeckt wird. Neben Messungen der Saure- und
der Hydroxylkonzentration ist die Verfolgung der Wasserkonzentration von grof3er Be-
deutung. Auf diese Weise kdnnen die Modellgiite und die Vorhersagegenauigkeit ande-
rer Betriebszustande erhoht werden.
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3.2 Physikalische und thermodynamische Eigenschaften von DEA
und PEAG

Jede Komponente 1 muss in ChemCAD durch die Angabe von Stoffeigenschaften cha-
rakterisiert werden. Dazu gehoren mindestens:

= das Molekulargewicht M;,

= die Siedetemperatur Ts;,

= die kritische Temperatur Ty,

= der kritische Druck p:;,

= das kritische molare Volumen Vi,

= die molare Standard-Bildungsenthalpie Ah?,

= die molare freie Gibbs’sche Standard-Bildungsenthalpie Ag’,
* die molare Verdampfungswirme Ah,; und

= der azentrischer Faktor o.

Den Modellkomponenten DEA und PEAG miissen demnach ebenfalls Stoffeigenschaf-
ten zugewiesen werden. Da beide Spezies virtueller Natur sind und in ihrer Reinform so
nicht vorkommen, existieren auch keine experimentell bestimmten Stoffdaten. Sie kon-
nen lediglich mit Hilfe von Gruppenbeitragsmethoden abgeschitzt werden.

ChemCAD verfiigt mit der Joback/Lydersen- und der Elliot/UNIFAC-Methode
(Chemstations, 2003d) iiber zwei Gruppenbeitragsmethoden zur Vorausberechnung von
physikalischen Reinstoffeigenschaften. Jedoch liefern beide keine durchgéngig schliissi-
gen Ergebnisse fiir die zwei Polymere. Insbesondere die Methode nach Joback/Lydersen
gilt inzwischen als veraltet. Sie ist nur fiir kurzkettige Stoffe geeignet. Bei hoheren
Polymerisationsgraden ergeben sich negative Siedetemperaturen und negative kritische
Temperaturen (Frommelt, 2004).

Fiir die Abschitzung der physikalischen und thermodynamischen Eigenschaften von
DEA und PEAG wird daher nicht auf die von ChemCAD zur Verfiigung gestellten
Methoden, sondern auf die Methode von Constaninou und Gani (1994) zuriickgegriffen.
Gruppenbeitragsmethoden zerlegen ein Molekiil in unterschiedliche funktionelle Grup-
pen, z.B. CHs- oder CH,-Gruppen. Diese sogenannten First-Order-Groups gehen mit
einem bestimmten Beitrag in die Gleichungen zur Berechnung der Stoffeigenschaften
ein, wobei in der Regel nur die Anzahl der Gruppen, nicht aber ihre spezielle Anord-
nung im Molekiil eine Rolle spielt. Um mehr Informationen iiber die Molekiilstruktur,
z.B. iiber Seitenketten, einzubeziehen und so die Genauigkeit der Berechnungen zu
erhohen, definieren Constaninou und Gani (1994) zusétzlich Second-Order-Groups, die
sich aus First-Order-Groups zusammensetzen. Die Second-Order-Groups leisten eben-
falls einen Beitrag bei der Berechnung der Stoffeigenschaften.
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Die Grundform aller Berechnungsgleichungen fiir die Stoffeigenschaften lautet
(Constaninou und Gani, 1994):

NCX NEX

FX)= Y (NX,-CX,)+ Y (MX, -EX)) (3.31)
i=1 i=1

Dabei ist CX; der Beitrag der First-Order-Group vom Typ i, welche NX; mal auftritt,
und EXj der Beitrag der Second-Order-Group vom Typ j, welche MX; mal auftritt. f{X)
ist eine Funktion der Stoffeigenschaft X. Die First- und Second-Order-Groups, ihre
Gruppenbeitrige zu den einzelnen Stoffeigenschaften sowie die expliziten Berech-
nungsgleichungen sind in Constaninou und Gani (1994) erldutert. Die Autoren belegen
die Vorteile dieser Berechnungsmethode gegeniiber anderen Verfahren weiterhin durch
den Vergleich mit einer groflen Anzahl experimentell bestimmter Eigenschaften fiir
unterschiedliche, auch ldngerkettige Stoffe.

Die nach Constantinou und Gani (1994) berechneten Stoffwerte von DEA und PEAG
sind im Anhang angegeben. Da fiir die meisten Parameter keine Vergleichsdaten von
langkettigen Polymeren vorliegen, kann die Genauigkeit der Berechnungen nicht iiber-
priift werden.

33 Phasengleichgewicht

3.3.1 Grundlagen

Den Ausgangspunkt zur Beschreibung des Phasengleichgewichts bildet die Isofugazi-
tdtenbeziehung:

fL=fY (3.32)

Unter Verwendung des Aktivititskoeffizienten y! fiir die Fliissigphase und des Fugazi-

titskoeffizienten ¢, fiir die Gasphase folgt aus Gleichung (3.32):

Xy f =y00p (3.33)
Fiir die ideale Dampfphase gilt:
9 =1 (3.34)

Bei niedrigen Driicken kann als Standard-Fugazitét f”der Dampfdruck der reinen

Komponente i gewdhlt werden:
£ =p; (3.35)
Die Berechnung des Dampfdruckes erfolgt iiber die Beziechung von Antoine.

Zur Bestimmung der Aktivititskoeffizienten vy existiert eine Vielzahl von Ansitzen,
z.B. g"-Modelle wie NRTL und UNIQUAC oder Inkrementenmethoden wie UNIFAC.
Fiir das gut dokumentierte System Wasser/Ethylenglykol liegen experimentelle Daten
bzw. experimentell bestimmte Parameter fiir die g"-Modelle vor (Gmehling und Onken,
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1991; Gmehling et al., 1998). Experimentelle Daten und NRTL-Parameter fiir das Sys-
tem Wasser/Adipinsdure entstammen der BASF-Datenbank. Fiir alle anderen Systeme
muss auf Vorausberechnungsmethoden fiir Phasengleichgewichte zuriickgegriffen wer-
den. Das Phasengleichgewicht fiir das System Ethylenglykol/Adipinsdure wird mit dem
UNIFAC-Ansatz berechnet. Auf die Beschreibung der Polymerphasengleichgewichte
wird im folgenden Kapitel genauer eingegangen.

3.3.2  Polymerphasengleichgewichte

Grundsitzlich existieren zwei Ansdtze, um die Fugazititen einer Komponente (3.32) zu
beschreiben. Die Modellierung kann mit Hilfe von

= Aktivititskoeffizientenmodellen (g°-Modellen) oder
= Zustandsgleichungen

erfolgen. Im Falle der g®-Modelle wird die molare freie Gibbs’sche Exzessenthalpie der
Mischung ermittelt, woraus die Aktivititskoeffizienten der Systeme berechnet werden
konnen (Reid et al., 1987):

NK

Agy =Agy —Agl =R-T-Y (x;-Iny,) (3.36)
i=1

Dabei gilt fiir die molare freie Gibbs’sche Enthalpie der idealen Mischung:

NK
Agy =R-T-) (x;-Inx;) (3.37)
i=1
Mit Hilfe der Aktivitdtskoeffizienten lassen sich die Aktivitdten und daraus wiederum
die Fugazititen ermitteln.

Bei der Verwendung von Zustandsgleichungen wird mit einer geeigneten Beziehung
das molare Volumen des Systems in Abhidngigkeit von Temperatur, Druck und
Zusammensetzung berechnet. Daraus konnen iiber die Fugazitdtskoeffizienten die
Fugazititen bestimmt werden (Reid et al., 1987).

Aktivitatskoeffizientenmodelle

Aktivitatskoeffizientenmodelle sind meist gut geeignet zur Beschreibung polarer Sys-
teme bei niedrigen Driicken, weit entfernt vom kritischen Punkt. Sie konnen zum Teil
auch bei starken Nichtidealititen der Fliissigphase angewandt werden (Aspentech,
2004). Bei der Beschreibung von Dampf-Fliissig-Phasengleichgewichten konnen Akti-
vitdtskoeffizientenmodelle nur fiir die Fliissigphase verwendet werden. Fiir die Dampf-
phase wird ein weiteres Modell, z.B. eine Zustandsgleichung, bendtigt.

Die Aktivitdtskoeffientenmodelle fiir Polymere sind Erweiterungen bekannter Berech-
nungsmethoden wie z.B. UNIFAC oder NRTL. Einige der wichtigsten werden im Fol-
genden kurz vorgestellt. Ausfiihrliche Beschreibungen und Bewertungen von Aktivi-
tatskoeffizientenmodellen fiir Polymere finden sich u.a. bei Kontogeorgis et al. (1994)
sowie in Aspentech (2004).
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Flory-Huggins fiir Polymere

Die ersten Modelle zur Beschreibung des Phasenverhaltens von Polymerldosungen
stammen von Flory (1941) und Huggins (1942). Sie basieren auf statistischen Betrach-
tungen zur Anzahl der Anordnungsmdglichkeiten der Polymerketten im Losungsmittel.
Die Polymerlosung wird dabei mit Hilfe eines starren Gittermodells beschrieben. Die
Polymerketten werden in einzelne Segmente von der GroBe der Losungsmittelmolekiile
unterteilt, wobei diese Segmente und die Losungsmittelteilchen jeweils einen Gitter-
platz einnehmen konnen. Mit Hilfe der statistischen Thermodynamik leiten Flory
(1941) und Huggins (1942) eine Gleichung fiir die molare Mischungsentropie eines
bindren Systems ab:

As, =—R-(x,-In®, —x, - InD,) (3.38)
mit
N N, - NS
j=—1+ — und ®,=—2 " (3.39)
N, +NS-N, N, + NS N,

Dabei bezeichnet NS die Anzahl der Segmente im Polymermolekiil. N; und N, geben
die Anzahl der Molekiile des Losungsmittels (1) bzw. des Polymers (2) an.

Die Anzahl der Segmente NS kann als Verhéltnis der molaren Volumina oder als Ver-
hiltnis der Molekulargewichte von Polymer und Ldosungsmittel definiert werden. @,
und @, stellen im ersten Fall Volumenanteile, im zweiten Fall Massenanteile dar.

Bei athermischen Mischungen tritt keine Mischungsenthalpie auf. Um die Anwendbar-
keit des Modells auf nicht athermische Polymerl6sungen auszuweiten, wird der empiri-
sche Wechselwirkungsparameter y eingefiihrt. Flory (1941) und Huggins (1942) schla-
gen als Ausdruck fiir die Mischungsenthalpie Ahy; vor:

Ah, =R-T-x-x,-D, (3.40)
Uber die Bezichung
Ag,, =Ah,, —T-As, (3.41)

lasst sich fiir die molare freie Gibbs’sche Enthalpie der Mischung ableiten:

N, +N, NS
N, +N,

Agy
R-T

D
:(dbl-ln(D1+N—;-lnd)2+x-CDI-d)2j- (3.42)

Erweitert auf Mehrkomponentensysteme lautet die modifizierte Gleichung (Tompa,
1956):

Ag, (¥ @ W o
R.T_(;[Nsi 1nCDij+i_2jZl(Xij D, CDJ-)J ;(Xi NS,) (3.43)

Die Anzahl der Segmente einer Komponente NS; ist abhidngig von ihrem Polymerisie-
rungsgrad. Fir kleine Molekiile ist NS; = 1. Die bindren Flory-Huggins-Parameter
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¥ charakterisieren die Unterschiede zwischen den intermolekularen Wechselwir-
kungen der reinen Komponente und denen der Mischung. Sie werden meist halbempi-
risch als Funktion der Konzentration, des Druckes, der Temperatur und der Kettenldnge
der Polymere beschrieben (Tapavicza und Prausnitz, 1975).

Mit Hilfe von (3.36) ldsst sich aus (3.43) fiir den Aktivititskoeffizienten einer Kom-
ponente i ableiten (Aspentech, 2004):

Iny, —ln—+1 NS, - [Z(I) (N——XUJ %f( Ly DD )] (3.44)

1 j j=l k>j

Aufgrund ihrer einfachen Anwendung ist die Flory-Huggins-Theorie sehr verbreitet.
Ungenauigkeiten in den Berechnungen konnen jedoch durch die Vernachldssigung
freier Volumen-Effekte und die Annahme, dass alle Gitterplitze gleich gut fiir die ver-
schiedenen Komponenten zugéinglich sind, auftreten.

UNIFAC fiir Polymere (UNIFAP)

Die Gruppenbeitragsmethode UNIFAC zerlegt chemische Verbindungen in einzelne
Strukturgruppen und fiihrt die Wechselwirkungen zwischen den Molekiilen im
Gemisch auf die Wechselwirkungen der Strukturgruppen zuriick. Der Aktivititskoeffi-
zient setzt sich nach UNIFAC aus zwei Anteilen zusammen (Reid et al., 1987):

Iny, = lnyic +lnyf (3.45)

Dabei beschreibt Iny_ den durch die unterschiedliche Form und GroBe der Molekiile
verursachten kombinatorischen Anteil der Gibbs’schen Exzessenthalpie, wihrend Iny
den durch die Wechselwirkungen der Molekiile in der fliissigen Mischung hervorgeru-
fenen residualen Anteil charakterisiert. Beide Anteile setzen sich wiederum aus den
Beitrdgen der einzelnen Strukturgruppen zusammen.

Die Berechnungsgleichungen fiir Iny" und Iny} des Modells fiir Polymere entspre-
chen denen des originalen UNIFAC. Die Datenbank der UNIFAC-Gruppen wurde
lediglich um Segmente von Polymeren erweitert und die entsprechenden Parameter
wurden gefittet (Reid et al., 1987; Hansen et al., 1991; Aspentech, 2004).

Das Modell ist weniger verlédsslich bei stark verdiinnten Systemen, insbesondere bei
stark nicht-idealen Systemen. Es sollte nur in einem Temperaturbereich von 300-425 K
angewandt werden. Eine Extrapolation auBlerhalb dieses Bereiches wird nicht empfoh-
len, da die Gruppen-Parameter temperaturunabhéngig sind (Aspentech, 2004).

UNIFAC-Free-Volume (UNIFAC-FV)

Das urspriingliche UNIFAC-Modell beriicksichtigt die Unterschiede des freien Volu-
mens zwischen Losungsmittel und geloster Spezies nicht. Bei kleinen Molekiilen spie-
len diese Effekte auch nur eine untergeordnete Rolle. Sie konnen laut Oishi und Praus-
nitz (1978) bei Polymer-Losungsmittel-Systemen jedoch nicht vernachléssigt werden,
da die Polymermolekiile bedeutend dichter gepackt sind als die des Losungsmittels.
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Oishi und Prausnitz (1978) erweitern daher die UNIFAC-Beziehungen um einen Term
Iny!", der die freien Volumeneffekte beriicksichtigt:

Iny, =Iny’ +Inyf +Iny" (3.46)

Der kombinatorische Anteil Iny{ und der residuale Anteil Iny" werden entsprechend
den Beziehungen des originalen UNIFAC-Modells berechnet (Reid et al., 1987). Fiir
Iny;" gilt (Oishi und Prausnitz, 1978):

~ VviIP -1 ~ v, ~1/3 \
Iny™ =3.C, -ln{ﬁ}—Ci -KN—I—1]-(1— V%) } (3.47)

m Vm
mit
V. = Vi und
' 0,01517-b, - T (3-48)
ZViXi
Vin : (3.49)

001517-b,- 3 Tx,

Dabei sind v; und x; das spezifische Volumen einer Komponente i und ihr Molanteil in
der Flissigphase, T der Volumenparameter der Komponente i aus dem originalen
UNIFAC-Modell. Oishi und Prausnitz (1978) schlagen Ei = 1,1 und Ei = 1,28 fiir die
anderen Parameter vor.

Im Vergleich zum zuvor vorgestellten UNIFAC fiir Polymere ist dieses Modell bei
hoheren Driicken etwas zuverldssiger (Aspentech, 2004).

NRTL fiir Polymere (Poly-NRTL)

Bei diesem Ansatz handelt es sich um eine Erweiterung des NRTL-Modells fiir kleine
Molekiile auf Systeme, die sowohl kleine Losungsmittelmolekiile als auch Makromole-
kiile beinhalten. Es kombiniert die Ableitungen von Flory (1941) und Huggins (1942)
zur Entropie der Mischung von Molekiilen unterschiedlicher Gréfle mit dem Konzept
der lokalen Zusammensetzung von NRTL (Renon und Prausnitz, 1968). Die freie
molare Gibbs’sche Enthalpie der Mischung wird wie folgt bestimmt (Chen, 1993):

Agy Ay Asy!

= (3.50)
R-T R-T R

Die molare Flory-Huggins-Mischungsentropie As,,' wird nach Gleichung (3.38) be-
stimmt. Die molare Mischungsenthalpie Ah};' wird nach dem NRTL-Ansatz berech-
net. Die Berechnungsgleichungen sind denen des urspriinglichen NRTL sehr dhnlich.
Der Unterschied besteht darin, dass die Polymermolekiile in Segmente unterteilt wer-
den und nun Losungsmittel-Losungsmittel-, Losungsmittel-Segment- sowie Segment-
Segment-Wechselwirkungen betrachtet werden. Dementsprechend werden Ldsungs-
mittel-Losungsmittel-, Losungsmittel-Segment- sowie Segment-Segment-Wechselwir-
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kungsparameter benétigt. Diese sind bereits fiir viele Systeme verdffentlicht (Chen,
1993; Aspentech, 2004).

Ein Vorteil besteht darin, dass die bindren Wechselwirkungsparameter relativ unabhin-
gig von der Temperatur, der Kettenldinge und der Polymerkonzentration sind. Das
NRTL-Modell fiir Polymere kann im Bereich niedriger bis mittlerer Driicke fiir eine
Vielzahl von Stoffen angewandt werden sowie auch auf stirker polare Systeme (Chen,
1993).

Zustandsgleichungen

Die meisten Aktivititskoeffizientenmodelle sind nur fiir inkompressible Fliissigkeiten
anwendbar, da sie keine Druck- und Kompressibilititseffekte beriicksichtigen. Insbe-
sondere bei hohen Driicken eignen sich Zustandgleichungen zur Beschreibung des Pha-
senverhaltens besser, da sie die Kompressibilitit einbeziehen. Sie sind fiir die fliissige
und fiir die gasférmige Phase anwendbar.

Zur Beschreibung von Polymer-Systemen wurden bekannte kubische Zustandsglei-
chungen erweitert. Dazu gehort:

Soave-Redlich-Kwong fiir Polymere (Poly-SRK)
Die klassische Zustandsgleichung nach Soave-Redlich-Kwong lautet:
R-T asrK (T)

p= - 3.51
V_bSRK V'(V+bSRK) ( )

Es existieren unterschiedliche Mischungsregeln, mit deren Hilfe die Parameter asrx
und bsrg in Abhingigkeit vom kritischen Druck und von der kritischen Temperatur be-
schrieben werden konnen.

Die molare freie Gibbs’sche Exzessenthalpie kann entweder durch eine Zustandsglei-
chung oder durch ein Aktivititskoeffizientenmodell bestimmt werden. Fiir einen Refe-
renzdruck p0 gilt:

I S T (3.52)

Holderbaum und Gmehling (1991) modifizieren unter Nutzung der Beziehung (3.52)
die Mischungsregeln der Soave-Redlich-Kwong-Zustandsgleichung und kombinieren
sie mit einem Aktivitdtskoeffizientenmodell:

aSRK SRKi I:AgM]V ( J
= X, ———— [ 1,546 + X, ln 3.53
bSRK ‘R-T 121:( R-T- bSRK,iJ [ Z bsmm ( )

Zur Berechnung der molaren freien Gibbs’schen Exzessenthalpie der Mischung kénnen
verschiedene Aktivititskoeffizientenmodelle verwendet werden. Um die Gleichungen
(3.51) und (3.53) auf Polymere iibertragen zu konnen, wird der NRTL-Ansatz fiir Poly-
mere verwendet. Es ist zu beriicksichtigen, dass sich die Ungenauigkeiten des gewihl-
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ten Aktivitdtskoeffizientenmodells auf die Berechnungen mit der Zustandsgleichung
auswirken.

Fiir den Co-Volumen-Parameter bsgrk wird eine lineare Mischungsregel verwendet:

NK

bori = Z(Xi 'bSRK,i) (3.54)
=1

Fiir die komponentenspezifischen Konstanten gilt:

R- Tkr,i

bgrki =0,08664 - (3.55)
Pu.i
2.2

agrg,; = 0,42748 Tk“ "Olgri i (3.56)
P,

Qspii = [1 +Clgpy (1 - Tr(?i’s )+ C2grg (1 - Tr(?i’s )2 +C3rki (1 - Tr(?i,s )3 ]2 (3.57)

Dabei stellen Tii und T.; die kritische und die reduzierte (T/Ty.;) Temperatur der
Komponente i dar. Den kritischen Druck der Komponente i bezeichnet py.i. Die Para-
meter clsrkk i .- €3srk.i sind die Mathias-Copeman-Konstanten.

Die Mathias-Copeman-Konstanten sind fiir viele Stoffe tabelliert. Fiir Oligomere und
Polymere wird die Temperaturabhédngigkeit von asrk ; vernachldssigt und die Mathias-
Copeman-Konstanten nehmen den Wert Null an. Fiir die Anwendung werden hohe
Werte fiir die kritischen Temperaturen der Polymere (Ty:; > 1000K) empfohlen, da
Polymere nicht verdampfen sollten (Aspentech, 2004).

Neben Modifizierungen der klassischen Zustandsgleichungen existieren Beziehungen,
die eigens fiir Polymere entwickelt wurden und die auf statistischer Thermodynamik
beruhen. Dazu gehdren:

= die Statistical Associating Fluid Theory (SAFT)—Zustandsgleichung (Chapman
et al., 1989; Huang und Radosz, 1990, 1991) und

= die Perturbed-Chain Statistical Associating Fluid Theory (PC-SAFT)—Zustands-
gleichung (Gross und Sadowski, 2001, 2002).

Beide Modelle wurden fiir Homopolymere entwickelt und spéter auf Copolymere er-
weitert. Die SAFT- und die PC-SAFT-Zustandsgleichung konnen viele Systeme mit
sehr hoher Genauigkeit beschreiben (Sadowski, 2004). Thre Parameterbasis wird lau-
fend erweitert, derzeit sind jedoch fiir viele Stoffe noch keine Modellparameter verfiig-
bar.
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Phasengleichgewichte in Systemen mit DEA und PEAG

Um eine Vorausberechnungsmethode fiir die Phasengleichgewichte in Systemen mit
den virtuellen Komponenten DEA und PEAG auswihlen zu konnen, werden zundchst
die im vorigen Abschnitt vorgestellten Methoden auf ihre Eignung untersucht. Die bina-

ren Phasengleichgewichte fiir die Systeme
Wasser-DEA,
Ethylenglykol-DEA,
Adipinsdure-DEA,
Wasser-PEAG,
Ethylenglykol-PEAG,

werden mit den verschiedenen Ansdtzen vorausberechnet (Frommelt, 2004). Abbildung
3.17 und Abbildung 3.18 zeigen beispielhaft die Ergebnisse fiir das System Ethylengly-
kol-DEA.

Abbildung 3.17: Vorausberechnete Dampf-Fliissig-Gleichgewichte des Systems Ethylenglykol/DEA bei

Adipinsdure-PEAG sowie
DEA-PEAG

Molanteil y_, [mol/mol]

0,0

101kPa (x-y-Diagramm)

Molanteil x_, [mol/mol]

0,8 1,0
——l = 1,0
0,8
0,6
0,4
—+&— Poly-FH
—6— Poly-NRTL
—24— Poly-SRK 0.2
—+— UNIFAP ’
—*— UNIFAC-FV
T T T T T T 0,0
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
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Abbildung 3.18: Vorausberechnete Dampf-Fliissig-Gleichgewichte des Systems Ethylenglykol/DEA bei
101kPa (x ,y-T-Diagramm)

Da keinerlei experimentelle Daten zum Vergleich vorliegen, kann das berechnete
Phasengleichgewichtsverhalten nur anhand folgender Kriterien beurteilt werden:

»  Wird die Siedetemperatur der Komponenten korrekt berechnet?

= Treten Extrempunkte, Spriinge oder sonstige UnregelmiBigkeiten in den
Kurvenverldufen auf?

»  Wird azeotropes Verhalten vorhergesagt und wie wahrscheinlich ist dieses fiir
das vorliegende System?

Lediglich mit der Methode von Flory-Huggins fiir Polymere werden fiir alle Phasen-
gleichgewichte prinzipiell schliissige Verldufe berechnet (Frommelt, 2004). Soave-
Redlich-Kwong fiir Polymere ermittelt in allen Fillen falsche Siedetemperaturen. Auch
die anderen Berechnungsmethoden sagen zum Teil unrealistisches Verhalten mit
Extrempunkten bzw. Spriingen in der Siede- oder Taulinie voraus, wie das Beispiel
Ethylenglykol/DEA in Abbildung 3.17 und Abbildung 3.18 zeigt. Die mit Hilfe des
NRTL-Ansatzes fiir Polymere berechneten Kurven unterscheiden sich nur wenig von
denen nach Soave-Redlich-Kwong fiir Polymere. Das ist auch plausibel, da die molare
freie Gibbs’sche Exzessenthalpie aus dem Aktivititskoeffizientenmodell in die
Mischungsregel der Zustandsgleichung eingeht (3.53).

Zur Vorausberechnung der Polymerphasengleichgewichte im Prozessmodell erscheint
Flory-Huggins fiir Polymere am geeignetsten. Diese Methode ist jedoch im ausgewéhl-
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ten Simulator nicht implementiert. Aus diesem Grund wird in ChemCAD der NRTL-
Ansatz ausgewéhlt. Die NRTL-Parameter, die tiblicherweise an experimentelle Daten
angepasst sind, werden durch Regression der mit Flory-Huggins fiir Polymere berech-
neten Phasengleichgewichtsdaten bestimmt. Mit den so gewonnen Parametern ist das
NRTL-Modell in der Lage, die Vorhersagen der Flory-Huggins-Methode fiir Polymere
gut abzubilden (Frommelt, 2004).

Da experimentelle Daten fehlen, kann nicht beurteilt werden, wie gut die Phasengleich-
gewichte tatsdchlich mit der gewéhlten Methode beschrieben werden. Diese Unsicher-
heit und mogliche Fehler flieBen in das Modell ein und werden bei der Anpassung der
Validierungsparameter ausgeglichen. Das trifft insbesondere auf die kinetischen Para-
meter zu, wie bereits in Kapitel 3.1.4 ausgefiihrt wurde.

34 Stofftransportkoeffizienten in strukturierten Packungen

ChemCAD bietet zur Abschédtzung von binédren Stofftransportkoeffizienten in Packun-
gen bzw. Fiillkdrperschiittungen die Korrelationen von Bravo, Rocha und Fair (Bravo et
al., 1985; Rocha et al., 1996) sowie von Billet und Schultes (1993, 1995, 1999) an. Cha-
rakteristische geometrische Daten und Parameter der einzelnen Modelle sind im An-
hang fiir verschiedene Packungstypen angegeben.

3.4.1 Modell von Bravo, Rocha und Fair (Bravo et al., 1985; Rocha et al., 1996)

Dieses Modell (Bravo et al., 1985; Rocha et al., 1996) wurde zunichst zur Beschreibung
des Stoffaustausches in strukturierten Packungen aus Metallgewebe (Abbildung 3.19)
entwickelt und spater auf Metallblechpackungen (Abbildung 3.20) erweitert.

Abbildung 3.19: Sulzer BX Metallgewebepackung, Seitenansicht (links) und Rontgenaufnahme (rechts),
Quellen: Sulzer Chemtech (1997) und Schmit et al. (2001)
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Abbildung 3.20: Sulzer Packungen Mellapak (links) und Optiflow (rechts), Quelle: Sulzer Chemtech
(1994, 1997)

Ausgehend von wellblechartig geformten Packungslagen werden die Querschnitte der
Stromungskanile als Dreiecke oder Rauten modelliert. Diese konnen durch charakteris-
tische Abmessungen und Neigungswinkel beschrieben werden (Abbildung 3.21). Gas
und Fliissigkeit stromen im Gegenstrom durch die Kanéle, wobei die Fliissigkeit einen
diinnen Film an der Wand bildet.

4 4,/

Abbildung 3.21: Modellgeometrie fiir strukturierte Packungen mit dreieckigen oder rautenformigen
Stromungskandlen nach Bravo, Rocha und Fair
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Bei vollstindiger Benetzung der Packung entspricht die effektive Stoffaustauschflache
acsr der spezifischen Packungsoberfliche ap. Diese Annahme gilt jedoch nur fiir grofle
Fliissigkeitsbelastungen nahe des Flutpunktes. Unterhalb des Flutpunktes kann die
effektive Stoffaustauschfliche anhand einer empirischen Korrelation abgeschitzt wer-
den (Rocha et al., 1996):

@:0’5+0’58.i (3.58)
aP FP

mit den Gasbelastungsfaktoren F im aktuellen Zustand und Frp am Flutpunkt.
Gasseitiger Stoffiibergang

Bravo et al. (1985) beschreiben den gasseitigen Stoffiibergang mit Hilfe dimensionslo-
ser Kennzahlen entsprechend der Beziehung von Johnstone und Pigford:

Sh¥ =a,-(Re" J" -(Sc¥ " (3.59)
mit
k;/T 'de
ShY = ~ 1 (3.60)
d -p¥V-wY +wt
Rev _ eq p ( Veff eff) (361)
u
A\
ScV :p&W (3.62)

Fiir die experimentell bestimmten Parameter geben Rocha et al. (1996) die Werte a; =
0,0338, a,=0,8 und a3=0,333 an.

Der Aquivalentdurchmesser deq eines Stromungskanals wird von Bravo et al. (1985) mit

1 1
d =B-H- +—
“ (B+2-S 2~sj (3.63)

angegeben. In spéteren Arbeiten wird deq = S gesetzt (Rocha et al., 1993).

Die effektiven Geschwindigkeiten wegr des Gases und der Fliissigkeit werden in Abhén-
gigkeit des Hohlraumvolumenanteils €, des Fliissigkeits-Holdups HU" und des Nei-
gungswinkels des Stromungskanals zur Horizontalen a berechnet (Rocha et al., 1996):

v W
W = 3.64
" 8~(1—HUL) -sin o ( )
—L
wh=—— (3.65)
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Der Fliissigkeits-Holdup setzt sich aus einem statischen und einem dynamischen Anteil
zusammen. Zur Berechnung der beiden Anteile werden verschiedene empirische Kor-
relationen verwendet (Rocha et al., 1993).

Fliissigkeitsseitiger Stoffiibergang

Im Vergleich zum gasseitigen Stofftransportwiderstand ist der fliissigkeitsseitige in den
meisten Féllen gering. Zur Berechnung des fliissigkeitsseitigen Stofftransportkoeffi-
zienten k¢, wird von Rocha et al. (1996) ein Ansatz basierend auf der Penetrationstheo-

rie von Higbie verwendet:
D" .C

L _
kST_2 TEtII;

(3.66)

Der Faktor C erfasst Effekte in der Packung, die eine schnelle Erneuerung der Oberfla-
che hemmen. Fiir {ibliche Packungsstrukturen wurde experimentell ein Wert von 0,9 fiir
C ermittelt. Die Kontaktzeit tx interpretieren Rocha et al. (1996) als Verweilzeit eines
Fluidelementes auf einem Schenkel der Lidnge S eines Stromungskanals (Abbildung
3.21):

L _ S
te = (3.67)

L
Wt

3.4.2 Modell von Billet und Schultes (1993, 1995, 1999)

Billet und Schultes (1993, 1995, 1999) verwenden die Penetrationstheorie von Higbie
sowohl zur Beschreibung des gasseitigen als auch des fliissigkeitsseitigen Stoffiiber-
ganges. Die Packungsgeometrie wird durch den hydraulischen Durchmesser d;, gekenn-
zeichnet:

S
d, =4-— (3.68)
ap

Die Autoren geben ebenfalls eine Korrelation fiir die effektive Stoffaustauschfldache bei
unvollstindiger Benetzung der Packung an (Billet und Schultes, 1993, 1999):

N T R P co)
P

mit den dimensionslosen Kennzahlen

whd, -p"
Re" =——pB (3.70)

(3.71)
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1 2
Fr' = ) (3.72)
g-d,

Gasseitiger Stoffiibergang
Billet und Schultes (1993) bestimmen die Kontaktzeit des Gases t, zu:

1

tV =(e-HU")-d, — (3.73)

Mit Cy als packungsspezifischem Parameter ergibt sich fiir den gasseitigen Stoffiiber-
gangskoeffizienten:

_ /4 1/3
a wY .oV 3 Y
kg =C, - . DV - 3.74
oY \/ia—HULi-dh [ap-uv p'-DY 3.74)

Der Fliissigkeits-Holdup wird wie folgt berechnet (Billet und Schultes, 1993):

L —1 2\
HU" =[12-uj (3.75)

L

g p
Fliissigkeitsseitiger Stoffiibergang

Die Kontaktzeit der Fliissigkeit wird analog zur Gleichung (3.73) definiert:

1

Der fliissigkeitsseitige Stoffiibergangskoeffizient wird mit folgender Gleichung be-
stimmt (Billet und Schultes, 1993):

LA\V6 NN 1
. D
kgT:cL.(g fj (_j (W_] 577
[ d, ap

Cy ist ebenso wie Cy ein packungsspezifischer Parameter.

34.3 Diffusionskoeffizienten

Diffusionskoeffizienten in der Gas- und in der Fliissigphase werden zur Berechnung des
Stoffiibergangs bendtigt.

Diffusionskoeffizienten in der Gasphase

ChemCAD verwendet zur Berechnung der biniren Diffusionskoeffizienten in der Gas-
phase Di\j' die Beziehungen nach Wilke und Lee. Es gilt (Reid et al., 1987):

\Y
ij

_ (3.03-(0.98/M}2))-107 . T2 57
p'Mijl/z'Gz'QD .

ij
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mit
= m und (3.79)
M,
o 118-(v, + /") (3.50)

1 2

Fiir Qp existieren verschiedene Approximationen auf Basis des Lennard-Jones-Poten-
tials (Reid et al., 1987).

Diffusionskoeffizienten in der fliissigen Phase

Zur Berechnung des Diffusionskoeffizienten Dj bei unendlicher Verdiinnung der
Komponente i im Losungsmittel j wird die Beziehung von Wilke und Chang verwendet
(Reid et al., 1987):

_ /2
e 14010 oM, )T
1 Hj'V»Oﬁ

1

(3.81)

Der Assoziationsfaktor ¢ ist von den Eigenschaften des Losungsmittels abhéngig. Fiir
nicht assoziierende Stoffe betrdgt ¢ = 1,0. Wasser hat beispielsweise einen Assoziati-
onsfaktor von ¢ = 2,6. Assoziationsfaktoren sind fiir viele Stoffe tabelliert bzw. kénnen
mit Hilfe von Gruppenbeitragsmethoden abgeschitzt werden.

Die bindren Maxwell-Stefan-Diffusionskoeffizienten in einem fliissigen Mehrkompo-
nentengemisch werden nach Wesselingh und Krishna aus den bindren Diffusionskoefti-
zienten bei unendlicher Verdiinnung berechnet (Taylor und Krishna, 1993):

D - (D°° )(1+xrxi)/z -(D” )(1+xrxj)/z (3.82)

ij ij ji

3.5 Dynamisches Prozessmodell

Der Reaktor, die Kolonne sowie der Kondensator bilden die Hauptelemente des Pro-
zessmodells (Abbildung 1.1). Fiir jeden Bilanzraum gelten die Komponentenbilanzen,
die Energiebilanz, die Phasengleichgewichts- sowie die Summenbeziehungen. Bei der
Beschreibung der Packungskolonne werden zusétzlich die Stofftransportbeziehungen
beriicksichtigt. In den folgenden Kapiteln werden die Annahmen und mathematischen
Beziehungen zur Modellierung der einzelnen Elemente dargelegt.

3.5.1 Reaktor

Der Reaktor wird in Batch-Fahrweise betrieben. Wéhrend der Reaktion erfolgt ein Ab-
zug von Dampf und die Riickfiihrung des fliissigen Sumpfproduktes aus der Kolonne
zum Reaktor. Ein zusétzlicher Feedstrom sowie der Abzug von Fliissigkeit aus dem
Reaktor konnen gegebenenfalls beriicksichtigt werden. Aufgrund der Abdestillation
andert sich der molare Holdup der Fliissigphase wihrend der Charge. Der Holdup der
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Gasphase wird dagegen nicht berticksichtigt. Die Verkniipfung zur Kolonne erfolgt tiber
den Dampfabzug und den Sumpfproduktstrom der Kolonne (Abbildung 3.22).

Feed Dampfabzug zur Kolonne
. L . Y
Np,X; g, h§ Ny,Yig,Ny
- , ~ Sumpfproduktvon Kolonne
Q YiRr . L
R ’V g, Xg,hg
L
Xi,Rahli
ny N
\_ J

Flissigkeitsabzug
. L
np,X;g,hg

Abbildung 3.22: Bilanzraum Reaktor

Weiterhin werden folgende Annahmen getroffen:
* Die chemische Reaktion findet nur in der Fliissigphase des Reaktors statt.

* Die Fliissig- sowie die Gasphase sind ideal durchmischt. Stofftransportwider-
stainde werden nicht beriicksichtigt.

* Der Holdup der Gasphase wird vernachldssigt.
Fiir den Reaktor konnen dann die ErhaltungsgréBen bilanziert werden.

Stoffbilanz fiir die einzelnen Komponenten i

d(nk ‘X, R) i ) . .
=Np-X;pt+ Ng X, —Ny Y, p —0p ~X;p +1-My (3.83)
Feed Kolonnensumpf Gasabzug Fliissigabzug Reaktion
Phasengleichgewicht
Vir =Kir Xir (3.84)
Summenbeziehungen
NK
D X =1 (3.85)
i=1

NK
> yir =1 (3.86)
i=1
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Enthalpiebilanz

Mit QR als zuzufithrender Verdampfungswidrme lautet die Enthalpiebilanz fiir den
Reaktor:

L L
mit
\% NS A%
hy = Z(Yi,j 'hi,j) (3.88)
i=1
L < L
ht =3 (x,,-ht,) (3.89)

i=1
undj=F, S, V,R.
Die spezifische Enthalpie hiv’j der Komponente i im Dampf des Stromes j wird wie folgt

berechnet:

T

h}(T)=Ah?(298K)+ [c, dT (3.90)
298K

Als Bezugsniveau dient die Standard-Bildungsenthalpie Ah!bei 298K. Die spezifische

Enthalpie hij der Komponente i in der Fliissigkeit des Stromes j ergibt sich unter

Beriicksichtigung der Verdampfungsenthalpie Ah, ; zu:
hi;=hy;-Ahy; (3.91)

Die Reaktionsenthalpie tritt in der Energiebilanz nicht explizit auf, da sie iiber die An-
derung der Bildungsenthalpien von Dampf und Fliissigkeit erfasst wird.

3.5.2 Packungskolonne

Trennkolonnen werden in den meisten Arbeiten (sieche Kapitel 2.2.1) mit Hilfe von
Gleichgewichtsstufenmodellen abgebildet. Sie beruhen auf der Vorstellung, dass bei
einer idealen Stufe die den Bilanzraum verlassenden Gas- und Fliissigkeitsstrome mit-
einander im thermodynamischen Gleichgewicht stehen. Nichtidealititen bei der Gleich-
gewichtseinstellung auf einer praktischen Stufe werden durch einen Bodenwirkungs-
grad beriicksichtigt. Packungskolonnen werden in der Regel durch die Angabe des
HETP (Height Equivalent to a Theoretical Plate) charakterisiert und ebenfalls als eine
Folge von Gleichgewichtsstufen modelliert. Dieses Konzept ist einfach. Probleme bei
der Anwendung konnen sich jedoch aus folgenden Tatsachen ergeben:

= HETPs sind abhéngig vom Packungsmaterial, den physikalischen Eigenschaften
des Stoffsystems und den Betriebsbedingungen der Kolonne.

= HETPs variieren mit der Packungshéhe.
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* In Mehrkomponentensystemen sind die HETPs fiir verschiedene Komponenten
nicht dieselben.

Von den Packungsherstellern werden HETPs fiir bestimmte Stoffgemische, Betriebsbe-
dingungen und Belastungsbereiche der Kolonne angegeben. Eine Extrapolation auf an-
dere Bereiche gestaltet sich nicht immer einfach. Bei dem in dieser Arbeit untersuchten
Polymerisationsprozess spielen zudem die zeitlich sehr stark schwankenden Kolonnen-
belastungen eine grof3e Rolle.

Eine Alternative stellen die sogenannten Rate-based- oder Nonequilibrium-Modelle dar
(Srivastava und Joseph, 1984; Krishnamurthy und Taylor, 1985; Sivasubramanian et al.,
1987; Patwardhan und Edgar, 1993; Taylor und Krishna, 1993; Mori et al., 1995; Pel-
konen, 1997). Sie beinhalten eine direkte Berechnung des Stoffiibergangs an der Pha-
sengrenze zwischen Dampf und Flissigkeit in Abhéngigkeit der Stofftransportkoeffi-
zienten und der effektiven Stoffaustauschfliche. ChemCAD verfiigt iiber ein solches
Modell (Taylor et al., 2003). Es wird in dieser Arbeit zur Simulation der Packungs-
kolonne eingesetzt.

Folgende Annahmen werden fiir die Modellierung getroffen:
= FEs finden keine chemischen Reaktionen in der Kolonne statt.
= Die Kolonne arbeitet adiabat.

» Der Stoff- und der Warmetransport finden nur an der bzw. durch die Phasen-
grenze statt.

» Die Fliissigkeit und der Dampf sind in radialer Richtung ideal vermischt. Im
Bulk treten keine radialen Konzentrations- und Temperaturgradienten auf.

[nL’Xi’hL]z+52 Ph:asengren:ze [ﬁv’yi’hV]ZJrSZ
zZ+0z J y; }
Flissigk.
\PL’TL fli* -
Q* P \PV’TV
Dampf iz
V4 - J Xi*
[l:lL,Xi,hL]Z [ﬁva Yiahv]z

Abbildung 3.23: Differentielles Kolonnenelement
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Abbildung 3.23 zeigt einen differentiellen Ausschnitt der Packung. Die Stoff- und Ener-
giebilanzen fiir die Packung konnen wie folgt formuliert werden:

Gesamtstoffbilanz
oy N ov¥ on' _Gﬁv

(3.92)
ot ot 0z 0z

¥ und ¥V stellen den auf die Hohe (z) bezogenen molaren Holdup der Dampf- bzw.
Fliissigphase dar.

Komponentenbilanz

olw-x,) al¥Y-y)_oldt-x,) a@¥-y) (3.93)
ot ot 0z 0z

Komponentenbilanzen fiir die Dampf- und die Fliissigphase

a(lPV'Yi):_a(ﬁv 'Yi)_aﬁ? (3.94)
ot 0z 0z

ol¥-x,)_oldt-x,) ah; (3.95)
ot 0z 0z

Gesamtenthalpiebilanz

oy -ht) o(wY-nY)_al-ht) ofaY-hY) (3.96)
ot ot 0z 0z

Enthalpiebilanzen fiir die Gas- und die Fliissigphase

olyY-nY)_ av-nv) o 3.9
ot 0z 0z

ot )l ), 599
ot 0z 0z

Der Wirmestrom durch die Phasengrenze setzt sich aus Anteilen durch Konvektion und
durch Wérmeleitung zusammen.

Die Bilanzgleichungen fiir die Packung bilden ein System partieller Differentialglei-
chungen. Fiir die Simulation erfolgt eine Diskretisierung in z-Richtung. Die Packungs-
kolonne wird zu diesem Zweck in eine bestimmte Anzahl von Segmenten unterteilt.
Innerhalb eines Segmentes werden nur zeitliche, jedoch keine axialen (z-Richtung)
Gradienten betrachtet. Ein Segment mit den ein- und ausgehenden Gas- bzw. Fliissig-
keitsstromen ist in Abbildung 3.24 dargestellt. Der Stoff- und Energietransport erfolgt
iiber die Phasengrenze von Dampf und Fliissigkeit, an der ein thermodynamisches
Gleichgewicht herrscht. Die Bilanzierung erfolgt fiir beide Phasen getrennt.

Je kiirzer die Segmente gewdhlt werden, desto mehr Segmente werden bendtigt, um
eine bestimmte Packungshohe abzubilden. Mehr Segmente flihren zu genaueren Ergeb-
nissen, erhohen jedoch den Rechenaufwand.
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- L L Phasengrenze 2V v
nm—l’ Xi,m—l’ Tm—l ' 9 ' nm 4 yi,m 4 Tm
P E— ]
| |
b
i yi,m i
4 . . )
Flussigk. p* Yim
1,m
Q*
L m | T
Az T, TV Segment m
m
Y Xim Dampf
*
Xi,m
- L L Y v
nm’Xi,m;Tm nm+1’Yi,m+19Tm+1

Abbildung 3.24: Schematische Darstellung eines Kolonnensegmentes

Da an der Phasengrenze keine Akkumulation stattfindet, miissen die Stofftransportraten
in beiden Phasen gleich sein. Es gilt:
. Vi o Lk o %

ni,m = ni,m = ni,m (399)

Komponentenbilanzen fiir die Dampf- und die Fliissigphase

dln* -x.

( m l,m):ﬁrl;11 X _nrl;l X, +n:<m (3100)
dt ‘ ’ ’

dlnV -y.

(HZTYW) - fl:lllﬂ “Yime —flﬁ Yim _fl;m (3.101)

Zur Berechnung des Fliissigkeits- bzw. Gas-Holdups der Packung existieren verschie-
dene empirische Korrelationen wie z.B. die Gleichung (3.75).

Phasengleichgewicht an der Phasengrenze
yzk,m = Ki,m ’ Xf,m (3 102)
Summenbeziehungen

Die Summenbeziehungen gelten fiir die Fliissig- und die Dampfphase (Bulk) sowie fiir
die Phasengrenze.

2 Xim =1 (3.103)
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NK

2 Yim =1 (3.104)
i=1

NK

DX, =1 (3.105)
i=1

NK

2 Yim =1 (3.106)
i=1

Stofftransport

Die Stoffmengenstrome tiber die Phasengrenzfliche konnen durch Kopplung der Max-
well-Stefan-Beziehungen und des Fick’schen Gesetzes ermittelt werden (Taylor und
Krishna, 1993):

nym=Cy -a E(Ké o Wem =i )05y, (3.107)
IllL::n =En1; 3 1( ST1k ( _Xk,m))+ nrl;* 'Xi,m (3108)

k=1

mit C als molarer Dichte der Fliissig- bzw. Dampfphase des Segmentes m und a* als
Phasengrenzfléche.

Die Stofftransportkoeffizienten Kgrik eines Komponentenpaares i-k im Mehrkompo-
nentensystem konnen aus den bindren Stofftransportkoeffizienten, die mit den in Kapi-
tel 3.4 vorgestellten Methoden abgeschitzt werden konnen, bestimmt werden. Die
Stofftransportraten {iber die Phasengrenze sind von den Stofftransportkoeffizienten, den
Molanteilen im Bulk und an der Phasengrenze sowie von den Stofftransportraten selbst
abhingig. Daher ist eine iterative Losung erforderlich (Taylor und Krishna, 1993).

Die Phasengrenzfliche kann aus der effektiven Stoffaustauschfldche, dem Kolonnen-
durchmesser und der Hohe des Segmentes ermittelt werden.

Enthalpiebilanzen fiir die Dampf- und die Fliissigphase

Bei der Bilanzierung sind fiir jede Phase die Enthalpien der ein- und ausgehenden
Strome des Segments, die Enthalpien der Stoffstrome {iber die Phasengrenze sowie der
Wirmetransport tiber die Phasengrenze zu beriicksichtigen.

d( dthv) ny., chy, —ny-hY —kg, . -a *.(TYX—T;)—TZT:(ﬁim.hi‘j’m) (3.109)
%h R AR Ut )20 3 AR BRI

Enthalpiebilanz um die Phasengrenzfldche

NK
kXJTm' *(TnY_T;)"'Z(nr,m 1111) WTm a (T _T )+Z( hfum) (3111)
i=1
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Zur Abschitzung der Warmetransportkoeffizienten existiert eine Reihe von empirischen
Korrelationen (Taylor und Krishna, 1993).

Druckverlust

Der Druck p; am Kolonnenkopf wird festgelegt:

P1 = Pspec (3.112)
Der Druckverlust iiber eine Stufe kann vorgegeben werden, so dass gilt:

P~ Pt = AP, (3.113)

3.5.3 Kondensator

Den Bilanzraum bilden der eigentliche Kondensator und ein Destillatbehilter
(Abbildung 3.25). Der ankommende Dampf wird unter Abfuhr eines Energiestroms QK

vollstindig kondensiert und um eine vorgegebene Temperaturdifferenz unterkiihlt.
Daher muss keine Dampfphase beriicksichtigt werden.

Kopfdampf Kolonne
1:lK’ yi,K’hE {

Q

Destillat-

behalter
L
nDB

L
Xi,DBahDB

Ricklauf y Destillat

. L . L
Ny, Xi,DB’hDB nD’Xi,DB7hDB

Abbildung 3.25: Bilanzraum Kondensator

Fir einen Destillatstrom n, und einen Riicklaufstrom n, ergibt sich das Riicklaufver-

héltnis Ry zu:

i
Ry =—% (3.114)
nD
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Gesamtmassenbilanz

Bei konstantem Holdup im Destillatbehélter gilt:

Ny =Ny +10, (3.115)
Komponentenbilanz

dx; . . .
HEB ) d’tDB =Ny ¥k _(nRL +nD)'Xi,DB (3.116)

—_—
Kopfdampf Riicklauf +Destillatabzug

Summenbeziehungen

NK

D Xips =1 (3.117)
i=1

Enthalpiebilanz
Die Enthalpiebilanz fiir einen Totalkondensator mit Unterkiihlung lautet:

dh;; : : . :
HIISB.T])B:nl(.hz_(nRL-i_nD).hllSB-’_QK (3.118)

3.5.4 Regelkreise

Die Kolonnenregelung wird in das Modell implementiert. Die entsprechenden Regler
werden als PID-Regler modelliert. Es besteht ebenfalls die Mdglichkeit, ein zeitliches
Profil des Riicklaufverhéltnisses direkt vorzugeben. Diese Variante wird bei den Opti-
mierungsrechnungen genutzt.

Die Temperaturregelung des Reaktors und die Druckregelung des Systems werden nicht
betrachtet. Stattdessen werden das Temperaturprofil fiir den Reaktor und das Druck-
profil fiir das gesamte System vorgegeben.

3.5.5 Losung des Modellgleichungssystems

Die Formulierung des Modells fiihrt zu einem Gleichungssystem, welches aus linearen
Differentialgleichungen und nichtlinearen algebraischen Gleichungen besteht. Die
Differentialgleichungen resultieren aus den Stoff- und Energiebilanzen, die algebrai-
schen Gleichungen u.a. aus den Phasengleichgewichtsbeziehungen.

Probleme bei der Losung des Modellgleichungssystems konnen durch seine Steitheit
entstehen. Curtiss und Hirschfelder (1952) bezeichnen Differentialgleichungssysteme
als steif, wenn ihre Koeffizienten in sehr unterschiedlichen GréBenordnungen auftreten.
Steife Differentialgleichungssysteme besitzen Losungsfunktionen, die sich in sehr klei-
nen Intervallen stark indern, aber in anderen groBen Intervallen praktisch keine Ande-
rung aufweisen. Dieses Verhalten tritt hdufig bei Systemen mit chemischen Reaktionen
auf. Die Geschwindigkeitskonstanten differieren wie im vorliegenden Fall oft um meh-
rere Zehnerpotenzen. Demnach sind die Zeitskalen der Reaktionen unterschiedlich. Die
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numerische Integration von steifen Differentialgleichungssystemen kann grof3e Schwie-
rigkeiten bereiten. Explizite Losungsverfahren sind ungeeignet bzw. erfordern dulerst
geringe Schrittweiten, die wiederum sehr lange Rechenzeiten hervorrufen. Implizite
Verfahren arbeiten stabiler. Sie ermdglichen allerdings keine direkte Losung, sondern
filhren zu einem algebraischen Gleichungssystem, welches numerisch gelost werden
muss.

ChemCAD verwendet ein implizites adaptives Runge-Kutta-Verfahren zur Integration
der Differentialgleichungen sowie ein Mixed Broyden/Newton-Verfahren zur Losung
der algebraischen Gleichungen (Schmidt, 2005). Die Integrationsschrittweiten miissen
sehr sorgfiltig gewahlt werden. Insbesondere zu Beginn der Reaktion sind sehr kleine
Schrittweiten erforderlich, um die Konvergenz zu gewéhrleisten. Zur Einsparung von
Rechenzeit kdnnen die Schrittweiten bei fortgeschrittener Simulationszeit wieder etwas
erhoht werden.

3.6 Implementierung des Prozessmodells in ChemCAD

Das Gesamtprozessmodell wird in ChemCAD 5.3.5 implementiert. Abbildung 3.26
zeigt das entsprechende Flowsheet. Zur Simulation des dynamischen Prozesses werden
die ChemCAD-Zusatzmodule CC-Reacs und CC-DColumn zur Simulation von Batch-
Reaktoren und dynamischen Kolonnen bendtigt.

Das entwickelte reaktionskinetische Modell ldsst sich direkt im Simulator abbilden. Die
Polykondensation wird durch den in Kapitel 3.1 erorterten Ansatz mit den kinetischen
Parametern aus Tabelle 3.8 beschrieben.

Reaktionen (Detaillierte Schreibweise siehe Gleichungen (3.8) und (3.9))
q)) 2 AS+2 EG —» DEA +3 H,O
(I1) 5 DEA + EG <> PEAG + 5 H,O

Reaktionsgeschwindigkeiten (Detaillierte Schreibweise siehe Gleichungen (3.10) und

(3.11))
D r' =k, -[AS]-[EG]

(1) " =k, -[DEA]” -[EG]-k! -[PEAG]-[H,O]

DEA und PEAG werden der Stoffdatenbank als benutzerdefinierte Komponenten mit
den vorausberechneten Stoffdaten (siche Anhang) hinzugefligt.
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Abbildung 3.26: Implementierung des Prozessmodells als Chem CAD-Flowsheet

Tabelle 3.9: Wichtigste Symbole des ChemCAD-Flowsheets

Nr. des Symbols | Erlauterung
1 Batch-Reaktor
8 Packungskolonne
13 Kondensator
15, 19 PID-Regler fiir die Kolonnenregelung
17 Behilter mit Uberlauf, fungiert als Riicklaufteiler
20 Regelventil fiir den Riicklaufstrom in die Kolonne
25,26 Kondensatbehalter
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Die vorgelegten Monomermengen im Reaktor werden aus aufgezeichneten Daten eines
Betriebsversuches (Charge 7914) entnommen. Sie entsprechen der typischen Fahrweise
des Prozesses. Abbildung 3.27 zeigt die vorgegebenen Profile der Reaktortemperatur
und des Systemdrucks. Diese Daten sind ebenfalls dem Betriebsversuch entnommen.
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Abbildung 3.27: Vorgegebenes Druckprofil im System und Temperaturprofil im Reaktor

Zur Berechnung der bindren Stofftransportkoeffizienten in der Packungskolonne stehen
in ChemCAD zwei verschiedene Methoden zur Verfligung (siche Kapitel 3.4). Da bei
der Berechnung nach Billet und Schultes (1993, 1995, 1999) wéhrend der Simulation
massive Stabilitits- und Konvergenzprobleme auftreten, wird die Methode von Bravo,
Rocha und Fair (Bravo et al., 1985; Rocha et al., 1996) gewihlt. Die reale Kolonne ist
mit einer Optiflow OF.C36-Packung ausgestattet, fiir die allerdings keine Daten in
ChemCAD hinterlegt sind. Nach Riicksprache mit dem Hersteller werden die Parameter
von Mellapak 250.Y verwendet, da diese Packung eine sehr dhnliche Trennleistung
aufweist (Abbildung 3.28).

Holdup und Druckverlust der Packung werden fiir Optiflow OF.C36 mit Hilfe des Pro-
gramms SULPAK 2.17 abgeschitzt. In dem Programm sind vom Hersteller fiir verschie-
dene Packungstypen charakteristische Daten hinterlegt. Fiir den Druckverlust der
Kolonne wird ein zeitliches Profil vorgegeben. Der Holdup wird als zeitlich konstant
angenommen.

7 Sulzer Chemtech Ltd., www.sulzerchemtech.com
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Abbildung 3.28: Trennleistungen verschiedener Packungstypen, Quelle: Sulzer Chemtech (1997)

Das dynamische Kolonnenmodell von ChemCAD bietet grundsitzlich die Mdoglichkeit,
die Regelung der Kolonne mit dem Kolonnenriickfluss als Steuergrofle einzubinden. Ein
Wechsel zwischen unterschiedlichen Regelstrategien, wie sie beim realen Prozess er-
folgt bzw. in der Simulation untersucht werden soll, ldsst sich jedoch mit dem CC-
DColumn Kolonnenmodell nicht in geeigneter Weise umsetzen. Daher wurde die
dynamische Kolonne selbst ohne Kondensator und stattdessen ein externer Kreislauf
mit einem Kondensator, einem dynamischen Behélter als Stromteiler, einem PID-Regler
und einem Regelventil modelliert (Abbildung 3.26). Die Regelgrofien und Sollwerte des
Reglers konnen dann mit Hilfe einer Ramp-Unit zeitlich gedndert werden. Auf diese
Weise ist es moglich, einen Wechsel der Regelstrategie zu simulieren.

3.7 Modellvalidierung

Die Simulationsergebnisse des Prozesses sind in Abbildung 3.29 bis Abbildung 3.32
dargestellt. Zum Vergleich werden die Messdaten eines Betriebsversuches (Charge
7914) herangezogen, fiir den als einzigen neben den durch das Prozessleitsystem er-
fassten Daten zusitzlich Informationen iiber den Verlauf der Wasserkonzentration im
Reaktor vorliegen.

Die Konzentrationsverldufe im Reaktor konnen mit dem Prozessmodell prinzipiell gut
wiedergegeben werden. Insbesondere die simulierten Verldufe der Wasser- und der
Hydroxylgruppenkonzentration weichen kaum von den Messdaten ab. Da Wasser und
Ethylenglykol aus dem Reaktor verdampfen, hingt der Verlauf ihrer Konzentrationen
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im Reaktor nicht nur von der Giite des Kinetikmodells, sondern in sehr starkem Mal3e
auch von der Wahl der thermodynamischen Parameter ab. Die Hydroxylgruppen liegen
zudem im Uberschuss vor und reagieren nicht wie die Carboxylgruppen nahezu voll-
staindig ab. Daher machen sich Fehler bei der Beschreibung der Reaktionskinetik im
Konzentrationsverlauf der Hydroxylgruppen weniger stark bemerkbar. Das Profil der
Carboxylgruppenkonzentration zeigt dagegen, dass die Reaktionsgeschwindigkeit
anfangs tiberschétzt und gegen Ende bei sehr hohen Umsétzen (Endspezifikation U =
0,9985) unterschétzt wird. Die Ursache dafiir ist zum einen in der Ermittlung der kineti-
schen Parameter zu suchen. Die zu diesem Zweck verwendeten experimentellen Daten
aus der Literatur wurden nicht in derart hohen Umsatzbereichen und zudem bei niedri-
geren Temperaturen gewonnen. Bei der Simulation des Prozesses muss daher stark
extrapoliert werden. Die Unsicherheiten bei der Bestimmung der Reaktionskinetik
sowie der wechselseitige Einfluss von Fehlern der kinetischen und thermodynamischen
Parameter wurden bereits in Abschnitt 3.1.4 ausfiihrlich diskutiert. Zum anderen kann
aber auch die Struktur des Kinetikmodells dazu beitragen, dass die Konzentrationsver-
laufe nicht exakt beschrieben werden konnen.

Die abgezogene Destillatmenge wird durch die Simulation sehr gut abgebildet.

Die Temperaturverldufe im Kopf und im Sumpf der Kolonne werden tendenziell richtig
wiedergegeben. Bei der Bewertung der Simulationsergebnisse ist zu beriicksichtigen,
dass die Temperaturen auch im Prozess Schwankungen unterliegen. Zum Vergleich
wurden die Daten von weiteren 18 Chargen herangezogen. In Abbildung 3.33 und
Abbildung 3.34 sind die Bereiche, in denen die Kopf- und Sumpftemperaturen wihrend
der Vakuumphase schwanken, grau dargestellt. Der Anstieg der Kopftemperatur gegen
Ende der Vakuumphase steht im Zusammenhang mit der Zugabe kleiner Mengen Ethy-
lenglykol. Dieses sogenannte Nachbessern erfolgte bei den Chargen zu unterschiedli-
chen Zeitpunkten. Daher ergibt sich fiir die Kopftemperatur ein relativ breiter Schwan-
kungsbereich. Aber bereits vor dem Nachbessern, d.h. dem starken Anstieg der Kopf-
temperatur, ist zu erkennen, dass die Kopf- und Sumpftemperaturen selbst bei gleicher
Fahrweise deutliche Abweichungen aufweisen konnen. Vor diesem Hintergrund kann
die Abbildung der Sumpftemperatur durch das Simulationsmodell als gut beurteilt wer-
den. Fiir die Kopftemperatur werden in der Vakuumphase jedoch systematisch zu nie-
drige Temperaturen berechnet. Diese Tatsache deutet darauf hin, dass die Trennleistung
der Kolonne nicht richtig modelliert wird. Niedrigere Kopftemperaturen bedeuten, dass
die Destillatreinheit in der Simulation héher und die Trennleistung der Kolonne damit
besser ist als in der Realitit. Die Ursachen konnen in der Wahl des Stofftransportmo-
dells und der Packungsparameter liegen. Aullerdem konnen in der Praxis Effekte, die
durch das Modell nicht beriicksichtigt werden, die Trennleistung der Packung vermin-
dern. Dazu gehdren beispielsweise Benetzungsprobleme, Randgéngigkeiten oder Ver-
schmutzung. Da die Destillatreinheit im Betrieb nicht erfasst wird, ist eine genaue
Analyse der Abweichungen schwierig.
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Abbildung 3.29: Simulierte und gemessene Konzentrationen im Reaktor
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Abbildung 3.30: Simulierte und gemessene Gesamtdestillatmenge
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Abbildung 3.32: Simulierte und gemessene Sumpftemperatur der Kolonne
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18 Chargen
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von 18 Chargen



3 Modellierung und Simulation des Batch-Polymerisationsprozesses 90

Zusammenfassend kann festgestellt werden, dass die Simulation den Prozess gut abbil-
den kann. Das gilt insbesondere, wenn man die schlechte Datenlage zur Modellierung
der Reaktionskinetik und der Phasengleichgewichte berilicksichtigt. Auf Verbesse-
rungsmoglichkeiten durch experimentelle Untersuchungen wurde bereits in den
Abschnitten 3.1.4 und 3.3.2 hingewiesen.

Damit steht erstmals ein Modell des industriellen Batch-Polymerisationsprozesses zur
Verfiigung. Mit Hilfe des Modells konnen tiber die empirischen Beobachtungen hinaus
systematische Untersuchungen zur Verbesserung der Betriebsweise durchgefiihrt wer-
den.

Wiinschenswert sind weitere Betriebsversuche. Gegenwirtig kann das Modell im Hin-
blick auf den Wasserkonzentrationsverlauf im Reaktor nur anhand von Daten einer ein-
zigen Charge validiert werden. Eine Bestimmung der Zusammensetzungen des Destil-
lats und des Sumpfproduktes konnte Aufschluss dariiber geben, inwieweit die simulierte
Trennleistung der Kolonne von der tatsdchlichen abweicht. Diese Informationen kénn-
ten wiederum zur Verbesserung des Stofftransportmodells genutzt werden.
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4 Optimierung der Betriebsfiithrung

Ein Ziel dieser Arbeit besteht in der Ermittlung einer optimalen Fiithrungsstrategie fiir
den betrachteten Batch-Prozess, die eine minimale Chargendauer gewihrleistet. Die
Optimierung soll unter Verwendung des im vorherigen Kapitel vorgestellten
ChemCAD-Prozessmodells erfolgen. Zu diesem Zweck muss ein geeignetes Konzept
entwickelt werden, welches eine Verbindung zwischen dem kommerziellen Simulator
und einem leistungsfahigen Optimierungsalgorithmus herstellt. Es soll eine entspre-
chende Plattform geschaffen werden, die benutzerfreundlich ist und fiir vielfdltige
Problemstellungen bei der Optimierung verfahrenstechnischer Prozesse eingesetzt wer-
den kann.

In diesem Kapitel werden zunichst der verwendete mathematische Algorithmus, die
entwickelte Benutzeroberfldche, die bendtigten Schnittstellen und Grundlagen der
Implementierung vorgestellt. Die Anwendung des Optimierungskonzeptes wird im An-
schluss fiir zwei Beispielprozesse aus der Literatur und den Batch-Polymerisations-
prozess demonstriert. Die Formulierung des Optimierungsproblems wird erldutert und
die Optimierungsergebnisse werden ausfiihrlich diskutiert.

4.1 Optimierungsalgorithmus

4.1.1 Motivation

Zur Optimierung wird das Globex-Verfahren nach Jacob (1982) ausgewihlt. Dabei
handelt es sich um ein gradientenfreies Verfahren mit stochastischen Elementen. Es
bendtigt keinerlei Informationen liber die mathematische Struktur des Modells und
seine Ableitungen bzw. Gradienten. Das ermdglicht eine Anbindung an den sequentiell-
modularen Simulator ChemCAD. Durch den FEinsatz von Zufallsmethoden bei der
Suche kann mit hoher Wahrscheinlichkeit ein globales Optimum gefunden werden. Der
Algorithmus tiberzeugt durch sehr gute Konvergenzeigenschaften selbst bei Funktionen
mit schwer auffindbaren Extrema. Zum Vergleich wurden ein Simulated Annealing-
und ein Genetisches Verfahren (Pham und Karaboga, 2000) sowie das Globex-Verfah-
ren (Jacob, 1982) anhand klassischer Testfunktionen (Schoneburg, 1994) untersucht.
Der Globex-Algorithmus zeichnet sich weiterhin durch einen geringen Programmum-
fang und Speicherplatzbedarf aus. Beschrankungen und Nebenbedingungen kénnen auf
einfache Weise beriicksichtigt werden. Durch eine implizite Normierung der Optimie-
rungsvariablen im Algorithmus wird zudem gewdéhrleistet, dass auch Probleme gelost
werden konnen, bei denen Variablen mit sehr unterschiedlicher Grof3enordnung auftre-
ten.
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4.1.2  Grundlagen des Optimierungsalgorithmus nach Jacob (1982)

Der Optimierungsalgorithmus besteht aus zwei Hauptmodulen, die im folgenden vorge-
stellt werden.

Ermittlung eines lokalen Extremums mit dem Algorithmus ,, Extrem *

Das Prinzip des Suchalgorithmus zur Ermittlung eines lokalen Extremums ist in
Abbildung 4.1 dargestellt. Ausgehend von einem Startvektor X’(NV), wobei NV die
Anzahl der zu optimierenden Variablen bezeichnet, wird iterativ das nichstgelegene
Minimum oder Maximum der gegebenenfalls beschrinkten Funktion bestimmt. Die
Ableitungen miissen dabei nicht bekannt sein.

X(2) A

DX

X0

Abbildung 4.1:  Prinzip des Algorithmus zum Auffinden eines lokalen Extremums (Jacob, 1982)

Die Suche erfolgt zundchst in der durch die Anfangssuchschritte DX(NV) vorgegebe-
nen Hauptsuchrichtung. Die Zielfunktionswerte an den Punkten X°, X' = X"+ DX und
X?= X" - DX werden berechnet. Eine parabolische Extrapolation durch diese 3 Punkte
fihrt zum Punkt X°, dem angenshert extremalen Punkt in der betrachteten Richtung
(Abbildung 4.2). Liegt der durch die parabolische Extrapolation ermittelte Punkt niher
oder weiter als ein bestimmtes Mall vom Ausgangspunkt entfernt, so wird der Such-
schritt fir die ndchste Stufe verkleinert bzw. vergréBert. Mit Hilfe einer Gram-Schmidt-
Orthogonalisierungsprozedur (siche Anhang) wird durch den extrapolierten Punkt X
eine Nebensuchrichtung definiert, die senkrecht zur Hauptsuchrichtung verlduft. Ent-
lang der Nebensuchrichtung wird analog zur Suche entlang der Hauptsuchrichtung ver-
fahren und man erhilt den Punkt X° als anndhernd extremalen Punkt (Abbildung 4.1).
Bei einem Optimierungsproblem mit NV unabhéngigen Parametern werden nacheinan-
der entlang NV-1 Nebensuchrichtungen, die jeweils orthogonal zu den vorhergehenden
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Richtungen verlaufen, die annéhernd extremalen Punkte bestimmt. Die erste Optimie-
rungsstufe ist damit abgeschlossen. Die neue Hauptsuchrichtung wird durch den Start-
und den Abschlusspunkt der letzten Optimierungsstufe (hier X° und X°) vorgegeben
und die Vorgehensweise wird wiederholt. Als Abbruchkriterium kann die Veranderung
des Giitefunktionswertes von Optimierungsstufe zu Optimierungsstufe herangezogen

werden.
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Abbildung 4.2:  Parabolische Extrapolation durch 3 Punkte

Ermittlung von globalen Extrema mit dem Algorithmus ,, Globex

Das im vorigen Abschnitt beschriebene Verfahren eignet sich nur zur Ermittlung eines
lokalen Extremums. Bei dem von Jacob (1982) vorgeschlagenen Verfahren ,,Globex*
wird in einem ersten Optimierungsabschnitt eine Folge von normalverteilten Zufalls-
zahlen, deren vektorieller Mittelwert dem vorgegebenen Startvektor X’(NV) entspricht,
erzeugt. Die jeweiligen mittleren quadratischen Abweichungen entsprechen den
vorgegebenen Anfangsschrittweiten DX(NV). An jedem der erzeugten Punkte wird eine
Teiloptimierung mit dem Algorithmus ,,Extrem* durchgefiihrt. Um den bis dahin ge-
fundenen besten Funktionswert herum werden wiederum zufillige Punkte erzeugt, an
denen eine Teiloptimierung gestartet wird. Der giinstigste aller ermittelten Werte bildet
dann den Startwert flir die Hauptoptimierung mit dem Algorithmus , Extrem®. Die
Wahrscheinlichkeit, dass mit dieser Methode das globale Optimum gefunden wird,

steigt mit der Anzahl der produzierten Zufallszahlen.
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4.1.3  Beriicksichtigung von Beschrinkungen und Nebenbedingungen

Es konnen beliebig viele Nebenbedingungen und Schranken fiir die Steuer-, Zustands-
oder Ausgangsgroflen des zu optimierenden Systems vorgegeben werden. Bei jeder
Berechnung der Zielfunktion wird iiberpriift, ob eine Verletzung der Nebenbedingungen
oder Schranken vorliegt. Ist das der Fall, kann auf unterschiedliche Weise verfahren
werden. Eine Moglichkeit besteht darin, den Zielfunktionswert mit einem Strafterm zu
beaufschlagen. Die Hohe des Strafterms kann dabei in Abhdngigkeit davon, wie stark
eine Nebenbedingung verletzt wird, variieren. Der Optimierungsalgorithmus kann die
Nebenbedingungen und Beschriankungen aber auch direkt beachten. Bei einer festge-
stellten Verletzung werden neue Werte fiir die SteuergroBen berechnet, die kein Uber-
schreiten der gegebenen Beschriankungen verursachen. Dazu werden die Such- bzw.
Extrapolationsschrittweiten entsprechend verkleinert (Jacob, 1982).

4.1.4 Implementierung

Die Implementierung des Optimierungsverfahrens erfolgt in Visual Basic (VB). Die
Wahl féllt auf diese Programmiersprache, da ChemCAD f{iber eine VB-Schnittstelle
verfligt und entsprechend an den Optimierungsalgorithmus angebunden werden muss.
Alle Unterprogramme und ihre Aufgaben sind in Tabelle 4.1 zusammengestellt.

Tabelle 4.1:  VB-Unterprogramme des Optimierungsalgorithmus
VB-Subroutine Aufgabe

Aufruf() Subroutine zur Festlegung der Startwerte, Parameter filir die Op-
timierung und Ausgabe sowie zum Aufruf der Optimierungsrou-
tine Globex(), muss vom Nutzer bereitgestellt werden

Ergebnis() Subroutine zur Ausgabe der Ergebnisse von Extrem()
Ergebnis2() Subroutine zur Ausgabe der Ergebnisse von Globex()
Extrem() Subroutine zur Suche des lokalen Extremums einer ggf. be-

schriankten Funktion

Fcos() Subroutine zur Berechnung der Zielfunktion und zur Definition
der Nebenbedingungen und Schranken, muss vom Nutzer bereit-
gestellt werden

Globex() Subroutine zur Suche des globalen Extremums einer ggf. be-
schrinkten Funktion, Unterprogramme Extrem() und Znorv1()
werden benotigt

Znorvl1() Subroutine zur Erzeugung von normalverteilten Zufallszahlen mit
einem bestimmten gewiinschtem Mittelwert und bestimmter ge-
wiinschter quadratischer Abweichung
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Vom Benutzer miissen zwei Unterprogramme zur Verfiigung gestellt werden. In der
Subroutine Aufruf() werden

» die Anzahl der zu optimierenden Variablen,

» die Startwerte fiir die zu optimierenden Variablen,

» die Optimierungsrichtung (Minimieren oder Maximieren),

» die Anfangsschrittweiten fiir die Suche,

» die Anzahl der zu erzeugenden Zufallsschitzwerte,

» die Anzahl der maximal auszufiihrenden Optimierungsstufen,

= die Abbruchkriterien (Verdnderung des Giitefunktionswertes bzw. des normier-
ten SteuergroBBenvektors von Stufe zu Stufe) sowie

= die Steuerbefehle fiir die Ausgabe (Zwischenergebnisse oder nur Endergebnis)

festgelegt und die Optimierungsroutine Globex() aufgerufen. Die Berechnung der Ziel-
funktion sowie alle Nebenbedingungen und Beschrinkungen werden in der Subroutine
Fcos() definiert.

Ein Vorteil des Algorithmus besteht darin, dass er nur iiber eine geringe Anzahl von
Steuerungsparametern verfiigt. Bei anderen Verfahren, z.B. genetischen Algorithmen,
sind dagegen mehr Parameter erforderlich. Fiir den Nutzer ist dann hédufig nicht einfach
ersichtlich, wie diese auf eine spezielle Problemstellung anzupassen sind. Fiir den Glo-
bex-Algorithmus werden von Jacob (1982) als Richtwerte vorgeschlagen:

* Die Anfangsschrittweiten fiir die Suche sollten in der GroBenordnung von 10%
der vorgegebenen Anfangwerte fiir die Optimierungsvariablen liegen.

» Die Zahl der erzeugten Zufallspunkte sollte mindestens 10-NV betragen, wobei
NV die Zahl der Optimierungsvariablen bezeichnet.

4.2 Schnittstelle zwischen Excel und ChemCAD

Im Rahmen dieser Arbeit wurden verschiedene Unterprogramme entwickelt, die es er-
moglichen, ChemCAD aus einer anderen Visual Basic Anwendung heraus zu steuern
und den Datenaustausch zwischen den beiden Programmen zu realisieren. Sie bilden die
Basis fiir die spitere Optimierung mit ChemCAD-Modellen.

4.2.1 Grundlagen

Die Verbindung zwischen ChemCAD und Visual Basic bzw. der Visual Basic Applica-
tion Excel erfolgt iiber die COM (Component Object Model)-Schnittstelle von Micro-
soft. Excel fungiert als COM-Client, ChemCAD als COM-Server. Das bedeutet, dass
ChemCAD als Prozess im Hintergrund ausgefiihrt wird. Die grafische Benutzerober-
fliche von ChemCAD wird dabei nicht angezeigt. Die Steuerung der Berechnungen
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erfolgt durch die Client-Anwendung. Excel iibergibt alle benétigten Daten an
ChemCAD und delegiert die entsprechenden Aufgaben an die Server-Anwendung.

Zundchst muss ChemCAD als COM-Objekt aktiviert werden. Die Kommunikation zwi-
schen dem COM-Client Excel und dem COM-Objekt ChemCAD erfolgt dann iiber eine
Schnittstelle, fiir die das COM-Objekt verschiedene Methoden bereitstellt. Uber diese
Routinen kann die Client-Anwendung Zugang zu weiteren untergeordneten Schnittstel-
len von ChemCAD und deren Methoden erlangen. Auf diese Weise kann auf nahezu
samtliche Informationen des FlieBbildes zugegriffen werden. Die Daten und Parameter
aller Strdme und Unit Operations konnen ausgelesen und bei Bedarf auch verdndert
werden. Weiterhin stehen der Client-Anwendung thermodynamische Berechnungs-
methoden von ChemCAD wie z.B. verschiedene Flashkalkulationen, Enthalpie- und K-
Wert-Berechnungen zur Verfiigung.

4.2.2  Entwickelte Benutzeroberfliche und Steuerungsroutinen

Die entwickelte Oberfldche ist in Abbildung 4.3 dargestellt. Sie ist direkt in ein Excel-
Worksheet eingebunden.
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Abbildung 4.3:  Benutzeroberfliche zur Steuerung von ChemCAD aus Excel heraus
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In der Zeile ,,Job-Path* kann der Benutzer angeben, welchen ChemCAD-Job er bear-
beiten mochte. Zur Bedienung sind verschiedene Schaltflichen vorgesehen, denen VB-
Makros zugeordnet sind. Nach dem Laden des Jobs werden die Anzahl der Strome, Unit
Operations und Komponenten sowie der Simulationsmodus (stationdr oder dynamisch)
ausgegeben. Die Daten der Strome und Unit Operations konnen ausgelesen und auf
zwei separaten Worksheets angezeigt werden (sieche Abbildung 4.4). Eine Anderung
von Parametern und das Zuriickschreiben nach ChemCAD ist ebenfalls moglich. Im
stationdren Simulationsmodus besteht die Mdglichkeit, alle oder aber nur einzelne Unit
Operations berechnen zu lassen. Die dynamische Simulation kann wiederum fiir den
gesamten eingestellten Zeitraum oder fiir einzelne Zeitschritte ausgefiihrt werden.

Alle verwendeten VB-Routinen und ihre Aufgaben sind in Tabelle 4.2 zusammenge-
stellt. Mit Hilfe der entwickelten Routinen kann der Benutzer ChemCAD auf einfache
Weise aus einer VB-Anwendung heraus nutzen. Diese Funktionalitit ist besonders
wichtig fiir die Optimierung, da die Zielfunktion durch die Simulation mit ChemCAD
berechnet wird und der Optimierungsalgorithmus iiber diese Schnittstellen die benotig-
ten Daten importieren bzw. exportieren muss (siche Kapitel 4.3.1). Die Oberflache lasst
sich aber auch fiir Parameterstudien nutzen. Der Benutzer kann auf komfortable Weise
Parameter einzelner Strome oder Unit Operations verdndern, ohne sich dazu durch
diverse Dialogfenster von ChemCAD arbeiten zu miissen. Wiederholte Simulationen
konnen so schnell und einfach ausgefiihrt werden. Die Ergebnisse werden iibersichtlich
préasentiert und konnen sofort weiterverarbeitet werden.

Tabelle 4.2: VB-Subroutinen zur Steuerung von ChemCAD und zum Datenaustausch zwischen

ChemCAD und Excel
VB-Subroutine Aufgabe
LoadCC5() ChemCAD als COM-Objekt aktivieren, ChemCAD-Job laden

Get_Data From CC5() | Daten fiir Stréme und Unit Operations von ChemCAD nach
Excel importieren

Put Data To CC5() Daten fiir Strome und Unit Operations von Excel nach

ChemCAD exportieren

RunAllUnits() Simulation aller Unit Operations im stationdren Modus

Restore() Riicksetzten einer dynamischen Simulation auf den Initial-
zustand

RunSelectedUnits() Simulation einzelner ausgewdhlter Unit Operations im statio-
néren Modus

RunStep() Simulation eines einzelnen Zeitschrittes im dynamischen
Modus

RunAllSteps() Simulation aller Zeitschritte einer dynamischen Simulation

UnloadCC5() Speichert ggf. Daten, beendet ChemCAD
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Abbildung 4.4:  Importierte bzw. zu exportierende Stromdaten eines ChemCAD-Jobs in Excel

4.3 Umsetzung der Optimierung von ChemCAD-Prozessmodellen

In der Weiterentwicklung der im vorherigen Kapitel vorgestellten Schnittstellen und
Benutzeroberfliche wird der Optimierungsalgorithmus mit dem Simulator gekoppelt.
Ohne diese Verbindung konnen lediglich Simulationsstudien mit dem ChemCAD-
Modell durchgefiihrt werden. Nun wird erstmals eine Moglichkeit geschaffen, Prozess-
fiihrungsstrategien mit ChemCAD-Modellen und somit auch fiir den modellierten
industriellen Batch-Polymerisationsprozess mathematisch zu optimieren.

4.3.1 Benutzeroberfliche, Schnittstellen und prinzipieller Ablauf der Optimie-
rung

Das Frontend fiir die Optimierung von ChemCAD-Prozessmodellen bildet Excel. Die in
Kapitel 4.2.2 vorgestellte Benutzeroberfldche wird um ein Worksheet fiir die Optimie-
rung erweitert (Abbildung 4.5). Auf diesem kann der Anwender die vom Optimierungs-
algorithmus bendtigten Parameter festlegen. Dariiber hinaus kdnnen Startwerte und
Beschrinkungen fiir die Optimierungsvariablen vorgegeben werden. Auf diese Weise
entfillt die Modifikation der in Kapitel 4.1.4 beschriebenen Routine Aufruf() durch den
Anwender. Dieser muss nun nur noch die Berechnung der Zielfunktion und gegebenen-
falls weitere Nebenbedingungen im Unterprogramm Fcos() implementieren. Die Steue-
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rung von ChemCAD erfolgt durch den Optimierungsalgorithmus, der dazu wiederum
die in Kapitel 4.2.2 vorgestellten Unterprogramme aufruft. Die Optimierungsergebnisse
werden entsprechend den Vorgaben des Benutzers nach jeder Optimierungsstufe oder
nur am Ende auf dem Excel-Worksheet ausgegeben. Das Zusammenwirken von Excel-
Oberfliche, VB-Makros und ChemCAD wird in Abbildung 4.6 verdeutlicht.
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Abbildung 4.5:  Benutzeroberfliche zur Optimierung
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Abbildung 4.6:  Kopplung von Excel-Oberfliche, Optimierungsalgorithmus und ChemCAD
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Der prinzipielle Ablauf einer Optimierung ist in Abbildung 4.7 dargestellt.

Erzeugen von Werten fur

ChemCAD-Job laden ™| die Optimierungsvariablen [~

v
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Optimierungsalgorithmus neuen Werten initialisieren
4 Y
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Nebenbedingungen und
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Ende der Optimierung

Y
Abbruchkriterien erfillt?

y
Ausgabe der
Optimierungsergebnisse

ja nein

Abbildung 4.7:  Ablaufschema des Optimierungskonzepts

Zundchst wird der ChemCAD-Job mit dem Modell des zu optimierenden verfahrens-
technischen Prozesses geladen. Danach erfolgt die Initialisierung und Parametrierung
des Optimierungsalgorithmus entsprechend den Benutzereingaben auf dem Excel-
Worksheet. Die Optimierung wird gestartet und der Algorithmus erzeugt Werte fiir die
Steuergréflen. Mit diesen wird das ChemCAD-Modell initialisiert. Danach erfolgt die
Simulation. Die Simulationsergebnisse werden an den Optimierungsalgorithmus {iber-
geben. Sie flieBen in die Berechnung der Zielfunktion ein. Nach jeder Berechnung der
Zielfunktion wird gepriift, ob Nebenbedingungen verletzt wurden. AuBBerdem miissen
gegebenenfalls nichtkonvergierte Losungen beriicksichtigt werden. Nach einer Uberprii-
fung, ob bereits eines der Abbruchkriterien erfiillt ist, werden entweder neue Werte fiir
die Optimierungsvariablen erzeugt oder die Optimierung wird beendet. Die Optimie-
rungsergebnisse werden ausgegeben.
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4.3.2 Besonderheiten bei der Optimierung von dynamischen Prozessen

Bei der Simulation von dynamischen Prozessen zeichnet ChemCAD zeitabhingige
Daten nur fiir einzelne Strome und Unit Operations auf, die vorher in dem entsprechen-
den Dialog festgelegt werden miissen. Anderenfalls miissten insbesondere bei langen
Simulationszeiten und umfangreichen Flowsheets riesige Datenmengen erfasst werden.
Die dynamischen Daten werden in speziellen Dateien abgelegt. Auf diese Dateien kann
jedoch nur direkt aus ChemCAD heraus zugegriffen werden. Das bedeutet, dass einer
Client-Anwendung keine zeitabhdngigen Simulationsdaten {iber die COM-Schnittstellen
oder entsprechenden Dateizugriff zuganglich sind.

Fiir die Berechnung der Zielfunktion sind die zeitlichen Profile bestimmter GroB3en
allerdings hdufig von Interesse. So miissen beispielsweise bei der Anpassung kineti-
scher Parameter die Fehler zwischen gemessenen und simulierten Konzentrationsver-
laufen minimiert werden. Fiir solche Félle wird in dieser Arbeit zu einem Hilfsmittel
gegriffen. Die dynamische Simulation wird dann schrittweise ausgefiihrt. So kdnnen
nach jedem Zeitschritt oder zu bestimmten Zeiten die aktuellen Werte der benétigten
Groflen exportiert werden. Auf die Dauer der Simulation hat diese Vorgehensweise
kaum Einfluss.

4.3.3 Bewertung des Optimierungskonzeptes

Mit dem entwickelten Konzept ist es gelungen, eine Verbindung zwischen dem sequen-
tiell-modularen Simulator ChemCAD und einem leistungsfahigen Optimierungsalgo-
rithmus zu schaffen. Dadurch erdffnen sich neue und breitere Anwendungsmoglichkei-
ten der dynamischen Prozessoptimierung.

Der Anwender arbeitet mit verbreiteten Programmen und muss sich kein spezielles
Wissen zusitzlich aneignen. Zur Erstellung der Prozessmodelle kann er auf ein be-
kanntes, leistungsstarkes Simulationspaket zuriickgreifen. Bereits erstellte ChemCAD-
Modelle kénnen ebenfalls optimiert werden, ohne dass es zuvor spezieller Anderungen
bedarf. Die Anwendung des Optimierungsalgorithmus gestaltet sich vergleichsweise
einfach. Lediglich einige wenige Routinen miissen auf das spezielle Problem angepasst
werden. Die mathematische Komplexitit des Verfahrens bleibt dem Benutzer verbor-
gen.

Das Optimierungskonzept ist vielfiltig einsetzbar, wie die nachfolgenden Beispiele in
dieser Arbeit zeigen. Es kann zur Ermittlung von Betriebsfiihrungsstrategien fiir dyna-
mische Prozesse verwendet werden, aber beispielsweise auch zur Anpassung von Para-
metern bei der Modellvalidierung.

Probleme bei der Anwendung des Optimierungskonzepts konnen sich bei sehr komple-
xen Modellen oder Optimierungsaufgaben, die eine grofle Anzahl an Optimierungs-
schritten erfordern, ergeben. In diesen Fillen konnen Stabilitdtsprobleme bei ChemCAD
auftreten. Es empfiehlt sich dann, die Anzahl der Optimierungsschritte zu begrenzen
und stattdessen die Optimierung mehrfach hintereinander auszufiihren. Als Startwerte
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werden jeweils die Ergebnisse der letzten Optimierung verwendet. In Abhingigkeit von
dem zu simulierenden Zeithorizont und der eingestellten Simulationsschrittweite kann
die Optimierung von dynamischen Prozessen u.U. sehr lange dauern (bis zu mehreren
Tagen).

Die Anwendung des Optimierungskonzepts auf verschiedene Prozesse wird in den fol-
genden Kapiteln demonstriert.

4.4 Optimale Produktwechselstrategie fiir eine Destillationskolonne

Dieser Prozess ist an ein Beispiel aus der Arbeit von Li et al. (2000) angelehnt. Ein
Gemisch aus 33 Mol% Methanol und 67 Mol% Wasser soll in einer Kolonne mit 20
Boden getrennt werden. Der Feed hat eine Temperatur von 75°C und einen Volumen-
strom von 25 1/h. Er wird auf dem 13. Boden in die Kolonne eingeleitet. Am Kolonnen-
kopf herrscht Atmosphérendruck. Fiir alle Trennbéden wird ein konstanter Bodenwir-
kungsgrad von 0,7 angenommen. Der Holdup im Kondensator, im Verdampfer und auf
den einzelnen Trennstufen wird ebenfalls als konstant betrachtet. Als Stellgroflen erge-
ben sich die Heizleistung des Verdampfers und der Riicklauf. Der Prozess wird in
ChemCAD abgebildet. Mit Hilfe dieses Modells soll eine Anderung der Kopfprodukt-
spezifikation von 90 Mol% auf 99,5 Mol% untersucht werden. Die Trennleistung der
Kolonne muss demnach erhoht werden. Die Sumpfproduktreinheit betrigt bereits 99,5
Mol% und wird beibehalten.

Die einfachste Strategie besteht darin, die StellgroBen auf die Werte zu setzen, die dem
angestrebten stationdren Zustand entsprechen, und zu warten, bis dieser sich eingestellt
hat. Haufig werden auch vorhandene PID-Regler genutzt, um einen neuen Arbeitspunkt
der Kolonne einzustellen. Bei stark nichtlinearen Prozessen ist die Reglerleistung dann
jedoch oft nicht zufriedenstellend, da die Reglerparameter flir einen Arbeitspunkt ange-
passt werden. Bleibende Regelabweichungen konnen auftreten (Li et al., 2000). Daher
soll mit Hilfe der Prozessoptimierung eine Fiihrungsstrategie abgeleitet werden, welche
die Zeit bis zur Einstellung des neuen stationdren Zustandes minimiert.

Wihrend der Optimierung wird die Abweichung der Produktreinheiten im Kopf xx und
im Sumpf xg von den neuen Spezifikationen minimiert. Die entsprechende Zielfunktion
lautet:

min G j {(XK(t) —x + (xg (- x2" ) }dt @.1)

Der Faktor G dient zur Skalierung. Riicklaufverhiltnis und Heizleistung werden so be-
schrinkt, dass der Arbeitsbereich der Kolonne nicht verlassen wird.

In Abbildung 4.8 sind die optimalen Profile der Stellgroen aufgetragen. Die Umschal-
tung erfolgt zum Zeitpunkt t = 0.
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Abbildung 4.8:  Optimale Profile der Stellgrofien
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Abbildung 4.9:  Konzentrationsprofile bei konventioneller und optimierter Strategie
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Vor der Umschaltung zum Zeitpunkt t = 0 entsprechen die StellgroBBen den stationdren
Werten des alten Arbeitspunktes mit Reinheiten von 90 Mol% im Kopf und 99,5 Mol%
im Sumpf. Nach der Umschaltung nehmen sowohl das Riicklaufverhiltnis als auch die
Heizleistung zundchst ihre Maximalwerte an und nédhern sich dann den Werten des
neuen stationdren Punktes. Mit dieser Fahrweise kann die gewiinschte Kopfprodukt-
reinheit wesentlich schneller eingestellt werden als mit der konventionellen Strategie,
bei der die StellgroBen sofort auf die neuen stationdren Werte gesetzt werden (siche
Abbildung 4.9).

4.5 Optimale Temperaturfiihrung eines Batch-Reaktors

In einem ideal durchmischten Batch-Reaktor, der ebenfalls in ChemCAD modelliert
wird, findet eine Folgereaktion statt:

vl A+vy-B—>v.-C+vy-D
vy -D+vy-B—>vi-C+v] E

D ist das gewiinschte Produkt, E ein unerwiinschtes Nebenprodukt. Die Reaktortempe-
ratur kann in einem Bereich zwischen 110°C und 190°C gesteuert werden. Die
Anfangskonzentrationen der Edukte A und B sind vorgegeben. Beide Reaktionen sind
von erster Ordnung in Bezug auf jedes Edukt und konnen mit einem Arrhenius-Ansatz
beschrieben werden. Eine Erhohung der Temperatur fiihrt zu einer Beschleunigung der
Reaktionsgeschwindigkeit. Allerdings werden beide Reaktionen verstdrkt. Daher ist es
ungiinstig, liber den gesamten Zeitraum der Charge mit einer sehr hohen Temperatur zu
arbeiten. Die Temperaturfiihrung des Reaktors ist so zu optimieren, dass die entstandene
Menge an Produkt D nach einer bestimmten Chargenzeit tc, maximal ist. Das Optimie-
rungsproblem kann wie folgt formuliert werden:

max np, (te, ) (4.2)

Als Nebenbedingung ist der Temperaturbereich 110°C < T < 190°C einzuhalten. Die
Optimierungsergebnisse sind in Abbildung 4.10 und Abbildung 4.11 dargestellt. Die
Temperatur sinkt im Chargenverlauf von einem hohen Wert zu Beginn langsam ab. Die
gebildete Stoffmenge des Produktes D nimmt so stetig zu.
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Abbildung 4.10: Optimales Temperaturprofil im Reaktor
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Abbildung 4.11: Stoffmengen der einzelnen Komponenten im Reaktor
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4.6 Optimale Betriebsfithrung des Batch-Polymerisationsprozesses

Bei der Optimierung des in Kapitel 3 modellierten industriellen Batch-Prozesses spielen
wirtschaftliche Aspekte die Hauptrolle. Das Ziel besteht in der Minimierung der Char-
genzeit tcp. Auf diese Weise konnen die Betriebskosten pro Charge gesenkt bzw. mehr
Chargen in der gleichen Zeit produziert werden. Die Kapazitit der Anlage kann somit
gesteigert werden. Die Bedingungen am Ende der Charge bleiben wihrend der Optimie-
rung konstant, d.h., die Produktspezifikationen werden nicht verdndert. Die Prozess-
parameter und zeitlichen Profile der Steuergroflen sollen jedoch so ermittelt werden,
dass diese Spezifikationen schnellstmdglich erreicht werden.

Die Optimierung erfolgt mit Hilfe des entwickelten ChemCAD-Modells (Kapitel 3).
Das Temperaturprofil des Reaktors, die eingesetzten Stoffmengen der Edukte sowie die
einzuhaltenden Produktspezifikationen, die das Ende einer Charge charakterisieren, sind
vorgegeben.

Das zeitliche Profil des Riicklaufverhéltnisses der Kolonne und der Umschaltzeitpunkt
tp von Normaldruck auf Vakuum bilden die Optimierungsvariablen. Das Optimierungs-
problem kann wie folgt formuliert werden:

min te, (R, (t)t,) (4.3)

Die Chargendauer tcy, wird in Abhéngigkeit vom Parameter tp, d.h. dem Umschaltzeit-
punkt von Normaldruck auf Vakuum, sowie vom zeitlichen Profil der Steuergrdf3e,
namlich des Riicklaufverhiltnisses, minimiert.

Als Ungleichungsnebenbedingungen sind die Produktspezifikationen am Ende der
Charge einzuhalten:

[COOH](t Ch ) = [COOH]spec (44)
[OH](t, ) <[OH],,, 4.5)
[HZO](tCh ) = [HZO]spec (4.6)

Die Chargenzeit des Prozesses betrdgt zwischen 15 und 25 Stunden. Die Kolonne fangt
nicht gleich zu Beginn des Prozesses an zu arbeiten, sondern erst, wenn eine entspre-
chend grofle Menge an Wasser entstanden ist und aus dem Reaktor verdampft. Dieser
Punkt wird nach ca. 6 Stunden erreicht. Fiir die Optimierung wird nur der Zeitraum
danach bis zum Chargenende betrachtet. Er wird in Zeitintervalle von je 20 bzw. 30
Minuten geteilt. Innerhalb eines jeden Zeitintervalls wird das Riicklaufverhiltnis als
konstant angenommen. Bei einer Anzahl von NZ Zeitintervallen ergeben sich aus den
Werten des stiickweise konstanten Riicklaufverhéltnisses und dem Umschaltzeitpunkt
von Normaldruck auf Vakuum NZ+1 Optimierungsvariablen.

Folgende Beschriankungen fiir die Optimierungsvariablen werden vorgegeben:

0,2<R,(i)<200 fiiri=1,.,NZ 4.7)
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480min <t <tg (4.8)

Die untere Begrenzung von tp entspricht dem gegenwértigen Umschaltzeitpunkt. Die
betrieblichen Erfahrungen zeigen, dass vorher keine Druckabsenkung erfolgen sollte, da
anderenfalls noch nicht abreagiertes Glykol zu stark verdampfen wiirde.

Weiterhin muss sichergestellt werden, dass die Belastungsbereiche der Kolonne nicht
verlassen werden. Entsprechend den Angaben des Packungsherstellers (Sulzer Chem-
tech, 1994, 1997, 1999) wird fiir den F-Faktor ein maximal zuldssiger Wert von

3m/s,/kg/m? festgelegt.

Das Optimierungsproblem wird mit Hilfe des vorgestellten Algorithmus (Kapitel 4.1)
und der entwickelten Software (Kapitel 4.2 und 4.3) geldst. Als Startwerte fiir die Opti-
mierung werden das Profil des Riicklaufverhiltnisses und der Umschaltzeitpunkt auf
Vakuum aus dem Betriebsversuch vorgegeben. Die Optimierungsrechnungen werden
auf einem PC mit 2,6 GHz Prozessortaktfrequenz, IGB RAM und dem Betriebssystem
Windows XP durchgefiihrt.

Das optimierte Profil des Riicklaufverhéltnisses ist in Abbildung 4.12 aufgetragen. Fiir
die Umschaltung von Normaldruck auf Vakuum wurde ein Zeitpunkt von tp = 700
Minuten ermittelt. Die Umschaltung erfolgt demnach 3,7 Stunden spéter als bei der bis-
herigen Betriebsstrategie (Abbildung 3.27).
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Abbildung 4.12: Optimierte Strategie fiir den Batch-Polymerisationsprozess
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Abbildung 4.13 bis Abbildung 4.16 zeigen die simulierten Konzentrationsverldaufe im
Reaktor fiir die bisherige und die optimierte Fahrweise des Prozesses. Im Vergleich zur
bisherigen konnen mit der optimierten Betriebsstrategie die Produktspezifikationen
deutlich schneller erreicht werden. Das zeigt sich insbesondere am Verlauf der COOH-
Konzentration. Da das Diol im Uberschuss eingesetzt wird, werden die Effekte im Ver-
lauf der OH-Konzentration weniger deutlich. Wahrend der verldngerten Normaldruck-
phase der optimierten Strategie verbleiben sowohl mehr Glykol als auch mehr Wasser
im Reaktor. Der positive Effekt der hoheren Glykolkonzentration auf die Reaktion
scheint jedoch in dieser Phase den hemmenden Effekt des Wassers zu iiberwiegen. Die
Reaktion verlduft schneller. Das restliche Wasser sowie liberschiissiges Glykol ver-
dampfen bei der Druckabsenkung und die Produktspezifikationen hinsichtlich Wasser-
anteil und OH-Konzentration werden erreicht.

Zum Vergleich sind in den Diagrammen auch die Konzentrationsverldufe einer Simula-
tion aufgetragen, bei der lediglich die Vakuumphase wie bei der optimierten Strategie
um 3,7 Stunden nach hinten verschoben wurde. Die Regelung erfolgt wie bei der bishe-
rigen Betriebsstrategie, d.h., wihrend der Normaldruckphase wird zunichst eine hohe
Destillatreinheit und die Vermeidung von Diolverlusten angestrebt, in der Vakuum-
phase hat die Wasserentfernung aus dem Reaktor Prioritdt. Die Unterschiede zur opti-
mierten Strategie sind nur gering. Das bedeutet, dass offenbar die Verschiebung der
Vakuumphase den grofiten Effekt besitzt.
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Abbildung 4.13: Verlauf der COOH-Konzentration
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Abbildung 4.14: Verlauf der PEAG-Konzentration
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Abbildung 4.15: Verlauf der Wasserkonzentration
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Abbildung 4.16: Verlauf der OH-Konzentration

Das Riicklaufverhiltnis der optimierten Strategie steigt wihrend der Normaldruckphase
zundchst an (Abbildung 4.12). Die Ursache dafiir bildet der zunehmende Glykolanteil
im Dampf, der den Reaktor verldsst und als Feed in die Kolonne geleitet wird
(Abbildung 4.17). Um zu vermeiden, dass dieses Glykol iiber Kopf verloren geht und
somit der Reaktion nicht mehr zur Verfiigung steht, muss eine gleichbleibend hohe
Destillatreinheit gewéhrleistet werden. Das Riicklaufverhiltnis wird entsprechend nach-
gefiihrt. Bei der gegenwértigen Reglung der Kolonne wird dasselbe Ziel verfolgt. Aus
diesem Grund unterscheidet sich die optimierte Strategie in Bezug auf das Riicklaufver-
hiltnis in der Normaldruckphase nur wenig von der bisherigen Betriebsfiihrung.

Wihrend der Vakuumphase schwankt das Riicklaufverhéltnis, jedoch auf einem sehr
hohen Niveau (Abbildung 4.12). Es stellt sich die Frage, wie sensitiv der Prozess auf
diese Schwankungen reagiert. Bei einem Riicklaufverhéltnis von 20 wird bereits 95%
der kondensierten Kopfdampfmenge zuriickgefiihrt. Bei einem Riicklaufverhidltnis von
100 sind es 99%, bei einem Riicklaufverhiltnis von 200 99,5%. Die Trennleistung der
Kolonne lésst sich nicht proportional zur Erh6hung des Riicklaufverhéltnisses beliebig
steigern. Hinzu kommt, dass wéhrend der Vakuumphase nur noch duf3erst geringe Men-
gen Wasser aus dem Reaktor verdampfen und der Feed der Kolonne aus nahezu reinem
Glykol besteht (Abbildung 4.17). Es findet praktisch keine Trennung mehr statt. Das
Glykol wird bei hohen Riicklaufverhiltnissen im Kreislauf gefahren. Dieses Verhalten
kann auch bei der bisherigen Betriebsstrategie beobachtet werden, bei der im spéteren
Chargenverlauf kaum noch Destillat abgezogen wird (Abbildung 3.30).
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Abbildung 4.17: Zusammensetzung des Dampfes aus dem Reaktor
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Abbildung 4.18: Vergleich von Betriebstrategien mit unterschiedlichen Riicklaufverhdltnissen in der
Vakuumphase
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In Abbildung 4.18 sind die simulierten COOH-Konzentrationsverldufe fiir verschiedene
Betriebsstrategien in der Vakuumphase aufgetragen. Bis zum Zeitpunkt t = 800 min
folgt das Riicklaufverhéltnis jeweils dem optimierten Profil (Abbildung 4.12). Danach
wurden konstante Riicklaufverhdltnisse von 100, 150 bzw. 200 eingestellt. Die Kon-
zentrationsverldufe unterscheiden sich nicht im Vergleich zu der Betriebsstrategie mit
dem optimierten Riicklaufprofil fiir die gesamte Chargendauer.

Die bisherigen Ausfithrungen zeigen, dass das optimierte Riicklaufprofil vor allem in
der Normaldruckphase von Bedeutung ist. Die Schwankungen des Riicklaufverhiltnis-
ses in der Vakuumphase haben kaum Einfluss. Dieses Schwingen, das in geringerer
Auspriagung auch in der Normaldruckphase zu beobachten ist, wird durch den Optimie-
rungsalgorithmus verursacht. Im Mittel ist das Riicklaufverhiltnis wahrend der Normal-
druckphase ansteigend und wéhrend der Vakuumphase konstant.

Eine Verldngerung der Normaldruckphase erscheint sinnvoll. Da bei verldngerter Nor-
maldruckphase die Unterschiede zwischen einer Prozessfithrung mit optimiertem
Riicklaufverhiltnis und mit der bisherigen Kolonnenregelung gering sind, wird emp-
fohlen, die aktuelle Kolonnenregelung beizubehalten und nur die Druckabsenkung spi-
ter einzuleiten. Diese Strategie ist in der Praxis leicht umzusetzen und erfordert keine
aufwendigen MaBinahmen wie die Implementierung einer neuen Regelung.

Da in der Realitit aus technischen Griinden beispielsweise die Dauer der Dosierung
oder des Aufheizens schwanken kann, ist es ungiinstig, ein zeitliches Kriterium fiir die
Umschaltung von Normaldruck auf Vakuum festzulegen. Giinstiger wire es, die abge-
zogene Destillatmenge zu betrachten. Bei der bisherigen Strategie erfolgt die Umschal-
tung, wenn ca. 72,5% des entstehenden Wassers aus dem Reaktor entfernt wurden. Bei
der optimierten Strategie werden ca. 95% des entstehenden Wassers wihrend der Nor-
maldruckphase entfernt.

Bei der Bewertung der Optimierungsergebnisse ist die Genauigkeit des verwendeten
Modells zu beriicksichtigen. In Abschnitt 3.7 wurde darauf verwiesen, dass die
Reaktionsgeschwindigkeit gegen Ende unterschétzt wird. Das bedeutet, dass in der
Realitdt die Konzentrationsverldufe im Reaktor im Bereich hoher Umsidtze weniger
flach verlaufen. Die zeitlichen Unterschiede beim Erreichen der Produktspezifikationen
wiirden somit weniger stark voneinander abweichen und die Verkiirzung der Chargen-
dauer geringer ausfallen als in der Simulation, bei der diese ca. 10 Stunden betrdgt
(Abbildung 4.13).

Eine Uberpriifung der Optimierungsergebnisse kann nur durch Versuche erfolgen. Bei
diesen miisste untersucht werden, bis zu welchem Punkt sich eine Verldngerung der
Normaldruckphase tatsdchlich positiv auswirkt. Zwei Technikumsversuche wurden
bereits durchgefiihrt. Ein Versuch sollte die bisherige Betriebsstrategie abbilden. Bei
dem zweiten Versuch erfolgte die Druckabsenkung erst nach Entfernung von 95% des
entstehenden Wassers. Dabei konnte keine Zeitersparnis festgestellt werden. Das kann
zum einen daran liegen, dass die Normaldruckphase schon zu stark verlingert wurde
und die negativen Effekte der hoheren Wasserkonzentration wieder iiberwiegen. Zum
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anderen stellt sich die Frage, inwieweit die durchgefiihrten Technikumsversuche auf
den betrachteten groBtechnischen Prozess ilibertragbar sind. Im Technikum dauert die
Reaktion lediglich 8 Stunden und auch die Regelung erfolgt etwas anders. Fiir eine ab-
schlieBende Beurteilung wéren daher weitere Versuche erforderlich.

Zusammenfassend kann festgestellt werden, dass mit Hilfe des ChemCAD-Modells
sowie des vorgeschlagenen Optimierungskonzepts Aussagen zur Verbesserung der
Betriebsfiihrung des Batch-Polymerisationsprozesses getroffen werden konnen. Diese
konnten vorher so nicht abgeleitet werden, da die komplexen Wechselwirkungen aller
Einflussparameter auf den dynamischen Prozess mit rein empirischen Beobachtungen
nicht erfasst werden konnen.
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5 Zusammenfassung und Ausblick

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde ein neues Konzept zur Optimierung kom-
plexer dynamischer Prozesse entwickelt. Dazu wurde iiber eine VB-Schnittstelle die
Anbindung eines stochastischen Optimierungsverfahrens an den FlieBbild-Simulator
ChemCAD realisiert. Der verwendete Optimierungsalgorithmus bendtigt keine Infor-
mationen iiber den Aufbau und die mathematische Struktur des Prozessmodells. Daher
ist er besonders fiir die Kopplung mit sequentiell-modularen Simulatoren geeignet. Vor-
handene Prozessmodelle kénnen ohne Anderungen einer Optimierung unterzogen wer-
den. Bei der Erstellung neuer Modelle fiir die Optimierung kann weiterhin die Komfor-
tabilitdt und das gesamte Know-how des Simulators genutzt werden.

Das entwickelte Optimierungskonzept wurde zunédchst anhand zweier Beispielprozesse
aus der Literatur erfolgreich gestestet. Fiir eine Kolonne, in der ein Methanol-Wasser-
Gemisch getrennt wird, wurden die optimalen Profile des Riicklaufverhéltnisses und der
Heizleistung bei einem Wechsel der Produktspezifikationen ermittelt. Fiir einen Batch-
Reaktor, in dem eine Folgereaktion stattfindet, konnte gezeigt werden, dass bei optima-
ler Temperaturfiihrung die Bildung des unerwiinschten Folgeproduktes minimiert wer-
den kann.

Ein weiterer Schwerpunkt der Arbeit bestand darin, die Betriebsfithrung eines Batch-
Prozesses zur Herstellung von Polyesterolen bei der BASF Schwarzheide GmbH zu
optimieren. Zu diesem Zweck musste zundchst ein Modell des Prozesses entwickelt
werden. Umfangreiche Literaturstudien zur Beschreibung von Polykondensationsreakti-
onen wurden durchgefiihrt. Die verbreiteten Kinetikmodelle arbeiten ausschlieBlich mit
funktionellen Gruppen und kénnen nicht ohne Weiteres in ChemCAD implementiert
werden. Die Abbildung von Molmassenverteilungen erfordert ebenfalls grofen Pro-
grammieraufwand und fiihrt zu sehr komplexen Modellen mit langen Simulationszeiten.
Daher wurde ein eigener Ansatz zur Beschreibung der Polykondensation entwickelt, der
vereinfachend auf einer zweistufigen Reaktion beruht. Die kinetischen Parameter wur-
den aus Literatur- und Betriebsdaten bestimmt. Obwohl diese und auch die thermody-
namischen Parameter mit stirkeren Unsicherheiten behaftet sind, kann das Modell den
Prozess zufriedenstellend abbilden. Zur Verbesserung der Modellgenauigkeit sind
jedoch neue experimentelle Untersuchungen wiinschenswert.

Das Ziel der Optimierung bildet die Minimierung der Chargendauer des Prozesses. Als
SteuergroBen dienen das zeitliche Profil des Riicklaufverhéltnisses sowie der Umschalt-
zeitpunkt von Normaldruck auf Vakuum. Die Ergebnisse zeigen, dass in einer Verlin-
gerung der Normaldruckphase das groBte Optimierungspotential liegt. Das optimierte
Riicklaufprofil weist dagegen nur wenig Unterschied zur gegenwirtigen Regelstrategie
auf. Weiterhin wird deutlich, dass in der Vakuumphase kaum Optimierungspotential bei
der Kolonnensteuerung besteht, da in dieser Phase praktisch keine Trennung von Diol
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und Wasser mehr stattfindet. In der Simulation verringert sich die Chargendauer durch
die optimierte Betriebsstrategie um ca. 10 Stunden. Aufgrund der Unsicherheiten bei
der Bestimmung der Kinetik muss aber davon ausgegangen werden, dass die Reaktion
gegen Ende etwas weniger langsam verlduft und somit das zeitliche Einsparpotential in
der Praxis geringer ausfillt. Zur Verifizierung sind Versuche notig.

Die Ergebnisse dieser Arbeit zeigen, dass die Verbindung eines verbreiteten kommer-
ziellen Simulationswerkzeuges wie des FlieBbild-Simulators ChemCAD mit einem sto-
chastischen Optimierungsalgorithmus fiir die Prozessoptimierung gut geeignet ist. Auf
diese Weise konnen auch fiir komplexe dynamische Prozesse mit vertretbarem Auf-
wand detaillierte rigorose Modelle erstellt und einer Optimierung unterzogen werden.
Die vorliegende Arbeit leistet damit einen Beitrag, um die Liicke zwischen den Mog-
lichkeiten moderner Optimierungsmethoden und deren Anwendung in der industriellen
Praxis zu verringern. Die Beispiele belegen, dass das entwickelte Optimierungskonzept
vielfaltig eingesetzt werden kann, um die Betriebweise unterschiedlicher dynamischer
Prozesse im Hinblick auf vielfdltige Zielstellungen zu optimieren.

Das Ziel dieser Arbeit (Kapitel 2.2.3), ndmlich

= die Erweiterung der Optimierungsmoglichkeiten mit ChemCAD, insbesondere
die universelle Optimierung der Prozessfiihrung mit beliebigen ChemCAD-
Modellen

wurde somit erreicht.

Gegenwirtig nimmt die Optimierung des betrachteten Batch-Polymerisationsprozesses
sowie vergleichbar komplexer und langer Prozesse noch sehr viel Zeit in Anspruch. Es
ist aber zu erwarten, dass mit der stetigen Verbesserung der Rechentechnik und der
Simulationssoftware Optimierungsaufgaben zukiinftig stabiler und in kiirzerer Zeit ge-
16st werden konnen. Weitere Modifikationen des Optimierungsalgorithmus sind eben-
falls denkbar, da erwartet werden kann, dass die aktuellen Forschungsarbeiten auch auf
diesem Gebiet Weiterentwicklungen hervorbringen werden.

Die Anwendung auf andere Prozesse und Fragestellungen konnte zusétzliche Erkennt-
nisse iiber die Leistungsfahigkeit und die Verbesserungsmoglichkeiten der vorgestellten
Optimierungsmethodik liefern. Denkbar wire beispielsweise, bei der Optimierung von
zeitlichen SteuergroBenprofilen eines dynamischen Prozesses die Lange der Diskretisie-
rungsintervalle in das Optimierungsproblem einzubeziehen.
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6 Anhang
6.1 Kinetische Daten fiir die unkatalysierte Reaktion von Adipin-

siure und Ethylenglykol aus der Literatur

Beigzadeh et al. (1995)

T 160 °C 170 °C 180 °C 180 °C 180 °C
[COOH]y | 8,2261 mol/kg | 8,2196 mol/kg | 9,3618 mol/kg | 8,2356 mol/kg 7,916 mol/kg
Ty 1,5496 1,5523 1,0741 1,5430 1,7008
tfmin] | U[-] |t{min] | U[-] Jt[min] | U[-] | t[min] | UJ[-] | t{min] | U][-]
0,0 10,0000 0,0 [0,0000] 0,0 |0,0000] 00 |0,0000] 0,0 |0,0000
19,9 10,2609 21,1 10,3373 20,9 ]0,3944] 20,7 |0,4285] 20,2 |0,4607
40,5 [ 04215 40,2 04942 ]| 40,8 |0,5402| 41,0 |0,5899 | 40,5 | 0,6176
60,2 10,5130 ] 59,9 [0,5857] 60,2 |0,6124] 59,9 |0,6777| 60,6 | 0,7146
79,7 10,5630 | 80,1 |0,6496| 79,7 ]0,6735] 80,5 |0,7453 ] 79,7 |0,7536
99,5 10,6223 ] 98,9 |0,6868 | 99,3 |0,06987 ] 100,1 | 0,7862 ] 99,3 | 0,7963
129,3 | 0,6569 | 1294 | 0,7352 ] 1294 | 0,7361 ] 129,9 | 0,8208 | 129,4 | 0,8346
160,2 ] 0,7118 ] 1604 | 0,7689 | 159,9 | 0,7753 | 158,5 | 0,8453 | 160,0 | 0,8545
189,7 10,7298 | 190,2 | 0,7989 | 189,8 | 0,7869 | 190,7 | 0,8643 | 190,2 | 0,8854
220,3 ] 0,7488 ] 220,0 | 0,8197 ] 220,4 | 0,8114 ] 220,9 | 0,8796 | 220,9 | 0,8961
280,7 10,7849 ] 280,5 | 0,8475 ] 280,2 | 0,8291 | 280,3 | 0,9000 | 281,0 | 0,9166
340,1 | 0,8109 | 339,9 | 0,8606 | 340,7 | 0,8532 ] 340,5 | 0,9112 | 340,4 | 0,9260
430,6 | 0,8208 | 4304 | 0,8788 | 430,8 | 0,8724 | 430,6 | 0,9230 | 430,9 | 0,9341
520,3 | 0,8381 ] 520,1 | 0,8823 ] 520,9 | 0,8796 | 520,4 | 0,9256 | 520,3 | 0,9375
600,2 | 0,8414 | 600,4 | 0,8847 ] 601,6 | 0,8866 ] 601,4 | 0,9289 | 600,6 | 0,9399
Chen und Hsiao (1981), Chen und Wu (1982)
T 140 °C 160 °C 160 °C 166 °C 180 °C
[COOH], | 6,6410 mol/kg | 9,5920 mol/kg | 6,1745 mol/kg | 9,5920 mol/kg | 8,1660 mol/kg
Ty 2,4973 1,0005 2,8128 1,0049 1,5914
tfmin] | U[-] |t{min] | U[-] Jt[min] | U[-] | t[min] | UJ[-] | t{min] | U][-]
0,0 10,0000 0,0 [0,0000] 0,0 |0,0000] 0,0 ]0,0000] 0,0 |0,0000
30,9 1028251 32,0 ]0,3804] 30,0 |0,4350] 32,7 |04126] 23,8 |0,6677
65,6 103940] 61,9 10,5221 ] 57,6 |0,5803] 62,1 |0,5711] 55,8 |0,7635
121,7 10,5325 ] 120,8 | 0,6457 ] 116,0 | 0,7147 | 1183 [ 0,6769 | 125,8 | 0,8569
184,5 | 0,6209 | 187,2 [ 0,7143 | 177,0 | 0,7873 | 196,1 | 0,7361 | 179,0 | 0,8893
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Chen und Hsiao (1981), Chen und Wu (1982) (Fortsetzung)
T 140 °C 160 °C 160 °C 166 °C 180 °C
[COOH], | 6,6410 mol/kg | 9,5920 mol/kg | 6,1745 mol/kg | 9,5920 mol/kg | 8,1660 mol/kg
Ty 2,4973 1,0005 2,8128 1,0049 1,5914
t[min] | U[-] | t[min] | U[-] | t[min] | UJ[-] | t[min] | U[-] | t[min] | UJ[-]
240,6 | 0,6787 | 241,9 [ 0,7415] 236,6 | 0,8303 ] 242,2 | 0,7583 | 235,1 | 0,9099
298,5 | 0,7090 | 301,0 [ 0,7595 ] 297,6 | 0,8601 | 2974 | 0,7718 | 297,2 | 0,9213
361,0 | 0,7413 | 362,4 | 0,7730 | 359,0 | 0,8745] 359,6 | 0,7857 | 357,0 | 0,9291
433,3 [0,7598 | 4229 | 0,7833 | 422,7 | 0,8884 | 421,6 [ 0,7925] 419,0 | 0,9344
617,5 10,8016 | 481,2 | 0,7932 | 473,1 | 0,8948 | 479,0 | 0,8029 | 482,5 | 0,9396
660,2 | 0,8105 5422 [0,9046 | 540,3 | 0,8112 ] 542,9 | 0,9408
7223 | 0,8204 602,6 [ 0,9119] 478,2 | 0,8019 ] 594,8 | 0,9441
778,1 | 0,8262 785,5 10,9282 | 600,7 | 0,8139 | 659,8 | 0,9463
854,9 10,8350 844,5 10,9340 ] 661,2 ] 0,8233 ] 721,0 | 0,9500
779,1 10,8390 | 840,9 | 0,9503
855,1 | 0,8446 | 907,5 | 0,9546
Chen und Hsiao (1981), Chen und Kuo und Chen (1989)
Wu (1982)
T 180 °C 180 °C 140 °C 140 °C 140 °C
[COOH], 6,251 mol/kg 5,453 mol/kg 7,5221 mol/kg | 6,6482 mol/kg | 9,3849 mol/kg
Iy 2,8000 3,5546 1,9336 2,4923 1,0824
t[min] [ U[-] | t[min] | U[-] | t[min] | UJ[-] Jt[min]| U[-] | t[min] | U]J-]
0,0 0,0000 0,0 |0,0000] 0,0 |0,0000] 00 |0,0000] 0,0 |0,0000
26,1 10,6274 62,1 [0,7277] 60,5 | 0,3495] 30,1 [0,2891 ] 30,2 | 0,2533
45,0 10,7222] 118,6 | 0,8442 ] 122,0 | 0,5086 | 59,9 |0,3908 ] 121,2 | 0,6031
105,6 | 0,8525 | 253,3 | 0,9191 | 182,2 | 0,6296 | 121,5 | 0,5142 | 182,5 | 0,6748
165,4 10,9042 | 2952 ] 0,9340 | 243,7 | 0,6522 | 181,8 | 0,6121 | 243,8 | 0,7474
226,9 |0,9252 | 424,0 [ 0,9563 | 302,0 | 0,6747 | 242,8 | 0,6545 | 302,6 | 0,7795
286,8 | 0,9402 | 485,2 [0,9585 ] 361,6 | 0,7099 | 301,1 | 0,6731 | 361,9 | 0,7813
362,7 | 0,9464 | 543,3 | 0,9617 | 422,2 | 0,7332 | 360,7 | 0,7083 | 422,9 | 0,7983
410,7 [0,9461 | 602,2 | 0,9660 | 422,6 | 0,7341 | 423,1 | 0,7119 ] 484,8 | 0,8019
475,0 10,9519 661,8 | 0,9692 | 484,5 | 0,7432 | 485,0 | 0,7503 | 547,2 | 0,8007
534,6 | 0,9546 ] 723,0 | 0,9709 ] 546,0 | 0,7610 | 546,0 | 0,7650 | 607,8 | 0,8074
593,5 10,9568 | 798,8 | 0,9740 | 607,4 | 0,7788 | 608,3 | 0,7900
650,8 | 0,9591 | 843,8 | 0,9774
715,0 | 0,9618
772,2 | 0,9589
835,0 | 0,9657
885,3 | 0,9669
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Kuo und Chen (1989)

T 160 °C 180 °C 180 °C
[COOH], | 6,1745 mol/kg | 9,4109 mol/kg | 7,3334 mol/kg
o 2,8696 1,0729 2,0394
t[min] | U[-] | t[min]| U[] |t[min] | U[]
0,0 10,0000 ] 00 ]0,0000]| 00 |0,0000
303 |0,5367] 30,5 03034 ] 30,0 |0,6232
61,0 |0,6369] 60,9 |04932| 60,7 |0,7369

122,1 10,7666 | 121,5 | 0,6531

121,4 | 0,8483

183,1 | 0,7701 ] 183,5 | 0,7868

1824 10,8772

244,1 10,8133 ] 243,1 | 0,8331

243,4 | 0,9046

301,9 10,8493 | 3024 | 0,8517

302,6 | 0,9223

362,0 | 0,8702 | 422,6 | 0,8761

361,8 | 0,9385

422,6 10,8872 ] 485,9 | 0,8892

422,0 | 0,9451

485,0 10,9003 ] 546,5 | 0,9047

485,2 10,9543

546,0 | 0,9070 ] 607,9 | 0,9090

546,7 | 0,9578

607,9 | 0,9193

608,2 | 0,9685

6.2 Physikalische und thermodynamische Eigenschaften von DEA

und PEAG

Eigenschaft DEA PEAG
Molekulargewicht [g/mol] 362,36 1783,77
Siedetemperatur K] 677,56 966,23
Kritische Temperatur [K] 785,25 994,46
Kritischer Druck [kPa] 1436,53 238,94
Kritisches Volumen [cm?/mol] 1,05:10° 5,14-10°
Molare Standard-Bildungsenthalpie = [J/mol] -1,32:10° -5,81-10°
Molare freie Gibb’sche Standard- [J/mol] -1,83-1 0° -8,41-1 0°
Bildungsenthalpie

Molare Verdampfungswérme [J/mol] 47652,67 26482,32
Azentrischer Faktor [-] 2,3271 4,9473
Loslichkeitsparameter [(J/m?*)*%] 13684,71 3053,95

Der azentrische Faktor wurde nach der Methode von Lee-Kessler (Chemstations,
2003d) bestimmt. Alle anderen Eigenschaften wurden nach Constantinou und Gani
(1994) vorausberechnet (Frommelt, 2004).
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6.3

Stoffwerte prozessrelevanter Spezies

Quelle: BatchCAD Stoffdatenbank und —berechnungsmethoden (Aspen Technology,
Inc.), BASF Schwarzheide GmbH

Spezies Summen- Molare Schmelz- Dyn. Viskositét Dichte

formel Masse punkt [mPa-s] [kg/m?]

[g/mol] [°C] ) . . .

bei 120°C | bei 250°C | bei 120°C | bei 250°C
Adipinséure CeH ;004 146,14 153 4,5 1,2 1090 1000
Ethylenglykol C,HqO, 62,07 -11,5 1,4 0,5 1030 920
Wasser H,O 18,02 0 0,23 0,11 966 931
Polyester Verteilungs-
. 28..55 142 31 1160 1060
(Endprodukt) funktion
6.4 Daten ausgewahlter Packungstypen

Quellen: Chemstations (2003e), Kister (1992), Sattler (1995), Sulzer Chemtech (1994,

1997, 1999)

6.4.1 Allgemeine Daten
Typ Material Beschreibung a €
[m?/m’] [-]

MELLAPAK | Gelochtes Blech, Wellblechartig geformt, angrenzende 250 0,998
250.X/250.Y | Oberflache geriffelt | Schichten um 90° versetzt

OPTIFLOW | Gelochtes Blech, Rautenformige Teilflachen, Fligelrad- 211 0,989
OF.C 36 Oberflache geriffelt | dhnliche Anordnung, Oktaeder-Gitter

SULZER BX | Gelochtes Metall- Wie MELLAPAK 492,1 0,9

gewebe

6.4.2 Bravo, Rocha und Fair (Bravo et al., 1985; Rocha et al., 1993, 1996)

Typ a B H S

[°] [mm] [mm] [mm]

MELLAPAK 250.X 30 24,1 11,9 17
MELLAPAK 250.Y 45 24,1 11,9 17
SULZER BX 60 12,7 6,4 8,9
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6.4.3  Billet und Schultes (1991, 1993a, 1993b, 1995, 1999)

Typ Co Cy CrL Cs
[-] [-] [-] [-]

MELLAPAK 250.Y 1,332 0,419 2,464 3,157

Die Parameter Cgp, und Cs flieBen in Korrelationen zur Berechnung hydraulischer Gro-
Ben ein (Billet und Schultes, 1991, 1993). Obwohl Druckverlust und Holdup in dieser
Arbeit vorgegeben und nicht durch ChemCAD berechnet werden, miissen alle Parame-
ter im Simulator festgelegt werden.

6.5 Orthogonalisierung nach Gram-Schmidt

Sei V ein euklidischer Vektorraum. Eine Orthogonalbasis C = {El yees © } von V ist eine

Basis von V, fiir die gilt:
(c.c;)=0 Vi#]j

Jedes Orthogonalsystem ist linear unabhédngig. Ist aulerdem jeder Basisvektor normiert,
d.h. <Ei ,5i> =1, bildet C ein Orthonormalsystem.

Mit Hilfe des Gram-Schmidt-Verfahrens kann zu einem endlichen System C =
{El,..,En} von linear unabhédngigen Vektoren induktiv ein Orthogonalsystem B

{Bl b } nach folgender Vorschrift gebildet werden:

Ausfiihrliche Herleitungen des Verfahrens finden sich u.a. in Meister (1999) und
Kanzow (2005).
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