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EXPERIMENTAL INVESTIGATION ABOUT THE KINTEC
OF SULFURTRIOXID-SPLITTING

BY
E. SAVVIDIS

ABSTRACT

The splitting of the SO3 (SO3=EE= 302 +1/2 02) is the key reaction of the
thermochemical cycle process of the sulfuric acid group. In this work the
experimental investigation about the kinetic of this reaction is presented.

The experiments were curried out in a streaming tube wich was used as a
differential reactor.

There were also investigated the homogenous and the heterogenous katalytic
reaction in the temperature range between 750 to 950 C and the pressure
range between 1 to 37 bars. The evaluation of the results were made using
the exponential, Hinshelwood and porous model.

In the appendix of this work are also presented the basic calculations for
the lay~-out of the 503—sp1itting reactors.
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1. Einleitung

Angesichts der knapper werdenden Erddl- und Erdgasvorrdte der Erde, sind An-
strengungen zur technischen Erzeugung anderer Energietrdger erforderlich.

Eine mogliche Alternative zur Schliefung der filir die kommenden Jahre zu er-
wartenden Energieliicke stellt die Nutzung der Kernenergie dar.

Besondere Bedeutung fallt in diesem Zusammenhang dem Hochtemperaturreaktor
(HTR) zu. Er kann wie auch andere Kernkraftwerke, zur Stromerzeugung einge-
setzt werden. Dariiber hinaus kann er wegen der hohen Kiihlgastemperatur von

ca. 950 °C auch den Wirmebedarf chemischer Prozesse decken. So wird die Ein-
kopplung von Wdarme auf hohem Temperaturniveau bei der endothermen Methanre-
formierung mit Wasserdampf erfolgreich eingesetzt /1/. Auf diese Weise kann
Kernwdrme in einem Fernenergienetz (EVA-ADAM-System /2/) eingespeist, oder

bei der hydrierenden Kohlevergasung verwendet werden. Eine weitere Anwendungs-
moglichkeit flr HTR-Kernwdrme wird in der thermochemischen Spaltung von Wasser
gesehen,

Der bei der Wasserspaltung gewonnene Wasserstoff ist in diesem Zusammenhang
ein "umweltfreundlicher Energietrdger"; hat kostenglinstige Speicherungs- und
Transporteigenschaften und vergroBert die Standortunabhdngigkeit und Ausia-
stung von Kernkraftwerken,

Die direkte thermische Spaltung von Wasser erfordert Temperaturen oberhalb
4000 °C. Im Bereich technischer Temperaturen wie sie von Kernreaktoren ge-
Tiefert werden (8< looo OC),léuft die Wasserspaltung liber die Umwandlung

von Kernenergie in elektrischen Strom und nachfolgender Elektrolyse ab.

Nach /3/ ist in sogenannten “thermochemischen Kreisprozessen",durch mehr-
stufiges, chemisches Umwandeln der Energie, "direkt" die Spaltung von Wasser
moglich.

Diese thermochemischen Kreisprozesse bestehen im Prinzip aus einer Folge
von chemischen Reaktionen, in denen bis auf das Edukt Wasser (H20) und die
Produkte Wasserstoff (HZ) und Sauerstoff (02) alle anderen Stoffe im chemi-
schen Kreislauf verbleiben.

Aus einer Vielzahl von ProzeBvorschldgen /4/ haben einige Gruppen (sog. Fa-
milien) besondere Bedeutung gewonnen; hierzu zdhlt die Schwefelsdure-Familie.



Bei Kreisprozessen der Schwefelsdurefamilie wird bei der endothermen 503-
Spaltung Warme bei hoher Temperatur eingekoppelt. Thermodynamik und Kinetik
der 303-Spa1tung beeinflussen die ProZerUhrung und letztendlich die Wirt-
schaftlichkeit des Verfahrens.

Im Rahmen dieser Arbeit soll die homogene und die heterogen katalytische
Spaltung von SO3 Zu SO2 und 1/2 02

——
503 SS 502 +1/2 02

bei Driicken bis 40 bar und Temperaturen bis 950 9C untersucht werden. Dazu
werden Experimente durchgefiihrt und es wird versucht, die MeBergebnisse mit

Hilfe von halbempirischen mathematischen Beziehungen allgemein verwendbar
darzustelien.

Insgesamt soll die vorliegende Arbeit die Grundlagen zur Auslegung eines

503-Spa1tungsreaktors mit technischen Abmessungen bei verschiedenen Betriebs-
parametern liefern.



2. Die S0,-Spaltung im Rahmen der thermochemischen Kreisprozesse
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Das Prinzip der thermochemischen Kreisprozesse zur Wasserspaltung beruht auf
eine Folge chemischer Reaktionen, bei denen bis auf das Edukt (HZO) und

die Produkte (H2 und 1/2 02) alle beteiligten Reaktionskomponenten im System
verbleiben. Der prinzipielle Ablauf eines thermochemischen Kreisprozesses
ist aus Bild 1 ersichtlich. Die Mindestreaktionsfolge ist:

1) H20 + X —_— X0 + H, (niedrige Temperatur)
2) XO = X +1/20, (hohe Temperatur)
Summen- : H,0 H, +1/2 0
reaktion 2 2 2

Wahrend man am Anfang der Entwicklung nach einem Kreislaufmittel X suchte,
das die oben angegebene Reaktionsfolge erfiillen sollte, ist man heute der
Meinung, da der Prozef mehr als zweistufig sein muB /5/, /6/.

Das bedeutet fiir den KreisprozeB, es werden weitere Zwischenreaktionsstufen
mit entsprechenden Zwischenprodukten erforderlich.

In sogenannten Hybrid-Prozessen wird die Abtrennung von H2 (Chemiereaktor 2
in Bild 1) teilweise oder ganz mit elektrischem Strom durchgefiihrt.

Der thermodynamische Verglieich von Wasserspaltprozessen gelingt iliber einen
von Knoche /7/ eingefiihrten Wirkungsgrad.

7= l%ﬂ AH: Enthalpiestromdifferenz der syn-
. tetischen Gase
Q: Gesamt-Warmestrombedarf
Im Hinblick auf die Forderungen nach einem giinstigen Wirkungsgrad und einem
wirtschaftlich glinstigen technischen Verfahren, sind zahlreiche Forscher /8/,
/9/, /1lo/, /11/ und /12/ der Meinung, daB die Prozesse der HZSO4—Fam111e einen
guten KompromiB bieten.

o Lm0 P B Mt m w Sm it G e o Tt T et o B B S

Bei Kreisprozessen, in denen die 303—Spa1tung eingesetzt wird, haben vier
ProzeBvorschldge an Bedeutung gewonnen.
Diese sind:



I. Der Mark 11-ProzeB (Westinghouse-USA)

Dieses als Mark 11- oder Westinghouse-ProzeB genannte Verfahren ist
ein dreistufiger thermochemisch-elektrolytischer-Kreisprozef mit
den Hauptreaktionen:

0
HZSO4 = H20 + SO3 (400 - 500 "C)
0
S04 = S0, + 1/20, (700 - 950 “C)
S0, + 2:H,0 = H,S0, + H, (25 °C elektrolytisch)
Summen- H20 = H2 + 1/2 02

reaktion:

Technische und okonomische Untersuchungen iiber diesen ProzeB liegen
von Westinghouse /13/, /14/, /15/ und JRC-Ispra /16/ vor.

IT. Der Mark 13-ProzeB (JRC-Ispra-Italien)

Eine typische Variante eines weiteren dreistufigen Prozesses stellt
der von JRC-Ispra entwickelte Mark 13-ProzeB dar.

0
H2504 = H0 + 503 (400 - 500 “C)
S0, = S0, + 1/20, (700 - 950 °C)
0
SO, + 2H,0 + Br, = H,S0, + 2HBr (50 °C)

2HBr = Br, + H, (25 °C elektrolytisch)
Summen- H,0 = H, + 1/2 0
reaktion: 2 2 2

Die drei Teilreaktionen und z.T. auch die Trennverfahren dieses
Hybridprozesses wurden labormdBig bei 1 bar Gesamtdruck in JRC-Ispra
untersucht und in einer Kostenstudie fiir eine H2-Produktion von

10° mo/h (= 1.275 GJ/h) kalkuliert /16/.

IIT. Der Mark 16~ProzeB (General Atomic-USA)

Ein weiterer dreistufiger ProzeB ist der von General-Atomic (GA)
verfolgte Mark 16-Prozef.



H,S0, = Hy0 + S0q (400 - 500 C)
S04 = $0, + 1/2 0, (700 - 950 C)
SO, + I, + 2H,0 = 2HI + H,S0, (20 °c)
2HI = I, H, (300 - 400 C)
Summen- HZO = Hy + 172 0,

reaktion:

Auch hier sind Laboruntersuchungen zu den einzelnen Reaktionsschrit-
ten durchgefiihrt worden; bisher ist jedoch nichts lber einen funk-
tionsfdhigen geschlossenen Kreislauf bekannt geworden /17/.

IV. Der Methan-Methanol-Schwefelsdure (TH-Aachen-BRD)
Die Reaktionsfolge dieses Prozesses ist

H,S0, = H0 + S0, (400 - 500 °C)

S04 = 50, + 1/20, (700 - 950 °C)

CHy + Ho0 = 00+ 3H, (700 - 900 °C)

CO + 2H, = CHyOH (270 - 29 °c)

CHi0H + SO, + H,0 =  H,S0, + CH, (200 - 300 °C)
roakenon: B0 = Hy + 1/20

Dieser vierstufige rein thermochemische KreisprozeB wurde von Schulten
und Behr /18/ vorgeschlagen und von der Firma Lummus /19/ in einer
technisch-okonomischen Studie diskutiert. Experimentelle Untersuchun-
gen zu den einzelnen Reaktionen sind eigens fiir diesen ProzeB nicht
durchgefihrt worden. Kenntnisse iiber technische Anlagen zur Methanre-
formierung mit Wasserdampf /1/ und zur Methanolsynthese /20/ liegen
vor.,

Allen diesen Prozessen sind zwei Reaktionen gemeinsam:

1. HZSO4 = H20 + SO3
und 2. SO3 = S0, + 1/2 02

Die Schwefelsdaure wird nach der 1. Reaktionsgleichung bei Driicken p - 40 bar
im Temperaturbereich zwischen 400 und 500 °C fast vollstandig gespalten.

Die 303-Spa1tung ist eine Schliisselreaktion aller oben genannten Prozesse.
Sie ist bislang nicht ausreichend bei niedrigen Driicken und iiberhaupt nicht
bei Driicken p > 3 bar (abs) untersucht worden.



Die Reduktion von 303 zu 502 hat etwa seit 1932 bei der Aufarbeitung von
Abfallschwefelsdure Eingang in der Industrie gefunden. Erstmalig erfand
Hechenbleikner /21/ ein Verfahren zur "Siurespaltung bei mdBigen Temperatu-
ren",bei dem Gemische aus Schwefelsdure und organischen Substanzen zwischen
200 und 600 °C zu SO2 und Koks umgesetzt wurden.

In der Folgezeit wurde das Verfahren vielfdltig modifiziert. Wichtige Wei-
terentwickiungen sind die Verfahren nach Bartholomew /22/, /23/, Ross und
Wilde /24/, /25/, Lichtfield /26/, /27/ und Miley /28/, /29/. Alle diese
Folgeprozesse arbeiten bei Temperaturen zwischen 200 und 700 C und Tassen
neben SO2 unterschiedliche Mengen an H20, Co, COZ’ Kohlenwasserstoffe und
Koks entstehen. Der Koks wird teilweise iiber Vorwdrmedofen dem ProzeB wieder
zugefiihrt. Die Reindarstellung von 302 fiir die Weiterverarbeitung zu Schwe-
felsdure nach dem Kontaktverfahren erzielt man durch Nachverbrennung der
Restmengen an Kohlenwasserstoffe bei 800 ¢ /30/, /31/ oder durch Absorption
des SO2 in konzentrierter'Schwefe]séure /32/.

Die "Reduktive Sdurespaltung bei hohen Temperaturen" (8oo bis 1300 oC) ist
ein von der Firma Lurgi in den dreiBiger Jahren entwickeltes Verfahren /33/,
/34/, /35/, /36/. Die Abfallschwefelsdaure mit 60 bis 8o % HZSO4, bis zu

lo % organische Bestandteile und insgesamt 0,5 % Nitrose, Halogene, Alkali
sowie Spuren von Mangan und Phosphorsdure wird hier in einem vertikalen
Spaltofen von oben eingediist. Dem Spaltofen wird seitlich entweder heiBes
Rauchgas oder brennendes Schwertl als Energielieferant fiir die Reaktionswar-
me zugefihrt /37/.

Die von Pauling /38/, /39/ Ende der dreiBiger Jahre vorgeschlagenen Ver-
fahren zur"dissoziativen Spaltung von Schwefelsdure" haben erst in jiing-

ster Zeit im Zusammenhang mit der Wasserstoffgewinnung aus Wasser mittels
thermochemischer Kreisprozesse an Interesse gewonnen.

Nach der bis jetzt bekannten Literatur Uber die dissoziative Spaltung von
Schwefelsdure (Forschungsarbeiten der Jahre 1974 bis 1979) ist festzustel-
Ten, daB die meisten Autoren zu nicht Ubereinstimmenden Ergebnissen kamen.
Die Griinde dafiir mogen in den unterschiedlichen Arbeitsbedingungen, MeBme-
thoden und Katalysatoren 1liegen.

Eine kinetische Gleichung, die die SO3 Spaltung zu SO2 und 1/2 0, vollstén-
dig beschreibt,ist nicht bekannt. Es gibt lediglich einige Autoren, die
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diese Reaktion teilweise untersucht haben; deren wichtigste Ergebnissel) wer-
den in den folgenden Abschnitten erldutert.

- s . v o arn o s T B (ot i o e i n T e T o R Bt T e G P T e A O

In den "Westinghouse Research Laboratories” wird im Zusammenhang mit dem
Mark 11-ProzeB die 503—Spa1tung von Brecher und Farbmann untersucht /4o/
und /41/.

In einer Quarzapparatur wie sie in Bild 2 gezeigt ist, wird dem Trdgergas-
strom aus Argon bis zu 8 % SO3 beigemischt.

Die dabei durch Riickrechnung bestimmten mittleren Konzentrationen von SO3
im Spaltungsofen betragen

_ 3
Csp. = 0,4 - 0,6 mol/m
und die angegebene Reaktionstemperatur ist
T = 500 - 900 °C

Brecher und Farbmann stellen ihre Ergebnisse in einem Exponentialansatz mit
der Reaktionsordnung n = 1 der Form

B
- .o RT.
RSO3"Koow € ‘503
dar,
Fiir die Katalysatoren unbekannter Zusammensetzung MB-2,S1 und MB-2,5S2, gehen

die Autoren die Zahlenwerte

Koo, = 3253 * 10% 1/h = 980,56 1/s
W
und
Ey = 51,75 ka/mol
an.,
1)

Hier muB betont werden, daR die Versuchsreihen aller Autoren nicht abge-
schlossen sind und die Ergebnisse nicht den Anspruch auf Vollsténdigkeit
erheben,



Im Rahmen der KreisprozeBuntersuchungen von JRC-Ispra sind in der SO3-Spa1-
tung "vergleichende Untersuchungen" zur Katalysatoroptimierung durchgefiihrt
worden; d.h.flir vorgegebene Betriebspunkte werden relativer Umsatz (ﬁsq) und
Betriebsdauer verschiedener Katalysatoren miteinander verglichen.

Wie Bild 3 zeigt, geht man hier von 96 %-Schwefelsdure (H2504) aus, ver-
dampft und spaltet diese im Vorreaktionsofen zu H20 und 503 und weiter im
Hauptreaktionsofen das SO3 zu 502 und 02 (also 503-Spa]tung mit Wasserdampf
als Trédgergas). Der untersuchte Temperatur- und Gesamtdruckbereich ist

650 - 1looo °C
1 und 3 bar (abs).

T
bzw. p

Die relativen Umsdtze (Zg%) der einzelnen Katalysatoren sind in einer iber-
sichtlichen Zusammenstellung von Flamm und v. Velzen in /42/ wiedergegeben.
Einen kinetischen Ansatz machen die Autoren allerdings nicht.

Russel und Normann /43/, /44/ und /45/ machen im Rahmen ihrer Untersuchungen
zum Mark 16-ProzeB, kinetische Messungen zur SOB-Spaltung in einer dhnlichen

Apparatur wie sie Flamm /42/ (Bild 3) verwendet. Auch hier dient 96 % Schwe-
felsdure (HZSO4) als Ausgangssubstanz und Helium als Trégergas.

Der untersuchte Temperaturbereich ist hier
T = 650 - 900 °C

und die mittleren Partialdriicke von SO3 sind

pSO3 € 0,2 bar (abs).

Uber die verwendeten Katalysatoren (Eisenoxid-, Kobaltoxyd-, Nickeloxyd-Kata-
lysatoren u.a.m) geben die Autoren an, daB sie sehr schnell vergiftet werden.
Im Gegensatz dazu steht ein Titanoxyd-Katalysator,der zwar katalytisch nicht

so sehr wirksam ist, jedoch nicht vergiftet wird. Mit diesen Katalysatoren

werden Reaktionsgeschwindigkeiten RSO erreicht von max
3

mol SO3

m - s



Auch Kussel und Normann haben ihre Versuchsergebnisse nicht mit Hilfe eines
kinetischen Ansatzes erfaft.

Umfangreiche Untersuchungen der SO3—Spa]tung mit 503-N2-Gemischen hat Berger
/46/ in einer &dhnlichen Apparatur wie die fiir diese Arbeit verwendete Nie-
derdruckapparatur (Abschn. 4.2 und Bild 9, 1o und 11) durchgefiihrt.

Die Kinetik im Temperaturbereich

T = 650 - 850 °C
und 303-E1nspeisepartia1drUcke

= 0,5 und 1,5 bar (abs)

P
503

an einem Katalysator unbekannter Beschaffenheit, wird mit folgendem Ansatz
beschrieben.

_Es_
RT.
Rgpy~ @™ " “Csos

Fiir die obengenannten Partialdriicke erhdlt Berger druckabhangige Aktivierungs-
energien von

M
[ws)
1

48,1 kd/mol (fir Pgp. = 0,5 bar abs)
3

und E 1,5 bar abs)

57,1 kd/mol (fur Pso
3

Dieses widerspricht der Erfahrung, wonach die Aktivierungsenergien (E) bei
homogenen Reaktionen nur von der Temperatur und bei heterogenen Reaktionen
auch noch von den Katalysatoreigenschaften und den Stoffaustauschverhdlt-

nissen des Gases abhangig ist.

Moglicherweise kommt diese Druckabhangigkeit der Aktivierungsenergie, von
der von Berger gemachten Annahme, daB die Reaktion die Ordnung n = 1 hat.
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Die SOs-Spa1tung ist derjenige Reaktionsschritt in den thermochemischen Kreis-
prozessen der Schwefelsdurefamilie, der die Ankopplung von HTR-Wdrme an den
ProzeB ermoglicht. Die dabei vorliegenden thermischen und mechanischen Verhdlt-
nisse sind mit $= 950 °C und p = 4o bar gegeben.

Damit eine genaue Reaktorauslegung fiir die SOs-Spaltung erfolgen kann,

muB die Kinetik dieser Reaktion hinreichend bekannt sein. Ganz besonders

gilt das bei der Anwendung dieser Reaktion im Rahmen der thermochemischen
Kreisprozesse, wo sie in der sogenannten Schliisselreaktion eine entschei-

dende Bedeutung bei den Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen und den Ausle-
gungsberechnungen des ReaktorgefdBes einnimmt.

Die Reaktion ist in der Literatur unvollstandig und nur fiir Driicke bis

1,5 bar (abs) beschrieben. AuBerdem fehlt die Temperaturabhdngigkeit der
Reaktion oberhalb 900 °C. Ebenso fehlen Aussagen iiber den EinfluB der Kata-
lysatorgeometrie und der Stromungsverhdltnisse auf dije Reaktion. Ferner ist

die mogliche Abhdngigkeit der Reaktionskinetik von den Produktgasen SO2 und
02 nicht diskutiert worden.

Vor diesem Hintergrund wurde die Aufgabenstellung fiir die im folgenden be-
schriebenen Untersuchungen festgelegt.

In Laborapparaturen soll die 503-Spa1tung bei folgenden Bedingungen unter-
sucht werden:

- Temperaturbereich 750 - 950 °C
- Gesamtdruckbereich 1 - 4o bar (abs)
- Reaktionsfiihrung a) homogen

b) katalytisch
- Untersuchungsbereich 0 - 85 % des Gleichgewichtsumsatzes.
Die experimentellen Ergebnisse sollen mit Hilfe von kinetischen Ansdtzen

hinreichend genau erfaBt werden. -Anhand dieser Ansitze soll die Auslegung
von SOs-Spa1tungsreaktoren ermoglicht werden.

Die Anwendungsmdglichkeiten und die Berechnungsgrundlagen bei der Reaktoraus-
Tegung werden in einem Anhang verdeutlicht.
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3. Theoretische Grundlagen

Die Umsetzung von Schwefeltrioxyd (503) zu Schwefeldioxyd (502) und Sauer-
stoff (02) erfolgt nach der Gleichung

S0, === S0, + 1/20, (1)

wobei die benotigte molare Reaktionsenthalpie bei Standardbedingungenl) nach
Barin u. Knacke /47/

AH(25°C) = 98.952 J/mol
ist.

Im Druckbereich der thermochemischen Kreisprozesse ist die Reaktionsenthalpie
A Hm(T) vom Druck unabhd@ngig. Die Temperaturabhangigkeit von A Hm(T) ist in
Bild 4 dargestellt. Im interessierenden Temperaturbereich zwischen 750 °C und
950 °C kann die benotigte molare Reaktionsenthalpie als konstant betrachtet
werden.

Das bei der Reaktion (1) entstehende Produktgas bewirkt eine Volumenexpansion,
so da neben der Temperatur auch der Druck auf die Gleichgewichtszusammen-
setzung einen EinfluB nimmt.

Den EinfluB der Temperatur auf die Gleichgewichtskonstante K
Bild 6 gibt den Gleichgewichtsumsatz wieder.

b zeigt Bild 5.

Daraus ist zu ersehen, daB fiir Gesamtdriicke pges = 40 bar wie sie in den

thermochemischen Kreisprozessen gefordert werden, Umsdtze >25 % des einge-
speisten 503 erst oberhalb 750 °C stattfinden.

Die in dieser Arbeit verwendete Definition der Reaktionsgeschwindigkeit fiir
die SOB-Spa1tung ist auf die Bruttogleichung (Glg. 1) bezogen

S0, === 502 + 1/2 02

3

I)Standar‘dbedingungen: 25 °C und 1 atm = 1,013 bar



und lautet

RSO3~V Tat (2)

Die kinetischen Betrachtungen der 303—Spa1tungsreaktion sollen letztendlich
Gleichungen Tiefern, in denen die Reaktionsgeschwindigkeit als Funktion der
die Reaktion beeinfluBenden Parameter dargestellt ist.

Homogene Reaktionen sind im allgemeinen Funktionen der Temperatur und der
Konzentration der an der Reaktion beteiligten Stoffe.

Heterogene Reaktionen hédngen dariiberhinaus von der Aktivitdt und den geome-
trischen Verhdltnissen des Katalysators sowie den Stromungs- und Stoffaus-
tauschverhdltnissen der beteiligten Reaktanten ab.

Kinetik-Ansdtze stellen im allgemeinen einen KompromiB zwischen drei Forde-
rungen dar

1. Moglichst genaue Wiedergabe der Versuchsergebnisse im untersuchten
Bereich

2. Einfache mathematische Handhabung des Ansatzes mit Hinsicht
auf die praktische Anwendung beim Berechnen von Chemiereaktoren.

3. Die Moglichkeit zur Anwendung der Ergebnisse zum Teil auch aufer-

halb des gemessenen Bereiches (z.B. verdnderten geometrischen und
stromungsmechanischen Verhdltnissen).

Diese drei Forderungen in einem Ansatz oder sogar in einer Formel gleicher-
maBen zu erfillen ist nach dem derzeitigen Wissensstand nicht moglich.

In dieser Arbeit wird versucht mit Hilfe von drei verschiedenen halbempiri-
schen Ansdtzen jeweils eine dieser Forderung zu erfiillen.

L S SR e b P by deurpubii gy

Der aus der Literatur wohl bekannteste Ansatz zur Beschreibung der Kinetik

chemischer Bruttoreaktionen ist der Exponentialansatz /48/. Der Ansatz geht

davon aus, daB die Konzentration der Edukte Cpps Cpp »oe und der Produkte

Cpys Cpp «-- fir die Reaktionsgeschwindigkeit maBgebend sind. Im allgemeinen
wird ein Ansatz folgender Art verwendet: '

U

M N2 Mg Nig nMo N N Nis
R=k1 (T} g, cpyrneCpyrtpyee —ka(T) Cp, - Cpy e oo Cpy o Cpy (3)

Die Exponenten n sind reelle Zahlen und brauchen nicht ganzzahlig oder nur
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positiv zu sein. kl(T) und k2(T) sind die temperaturabhdngigen Geschwindig-
keitskonstanten fiir die Vorwdrts- bzw. Riickreaktion. Die Temperaturabhangig-
keit von k wird durch die Arrheniusbeziehung gut beschrieben

- E_
K(T)=Kgo-€ RT
mit: E : molare Aktivierungsenergie
k00 : Haufigkeitsfaktor fiir den Grenzfall T-=o00

Angewendet auf Reaktionen die weit vom Gleichgewicht entfernt ablaufen,
und zugeschnitten auf die SOS-Spaltung, lautet das Reaktionsgeschwindigkeits-
gesetz:

E n n n
-~ _ 903 "SOz_"02 (4)
Rs037 Koo - @ R'T - cgp;t50, "0,

Diese Gleichung kann fiir die Auslegung von SO3—Spa1tungsreaktoren mit Er-
folg angewandt werden, wenn beriicksichtigt wird, daB

- die Reaktionsgeschwindigkeit sich auf die Bruttoreaktion von
Glg. 1 bezieht,

- die Reaktion irreversibel und weit vom Gleichgewicht entfernt
ablauft,

- die Glg. 4 nur innerhalb des gemessenen Bereiches angewandt
wird; dies gilt besonders fiir katalytische Reaktionen,

Dieser Ansafz ist im allgemeinen sehr gut geeignet fiir die Beschreibung von
MeRergebnissen homogener Reaktionen.

Die Versuchsergebnisse der homogene Reaktionsfilhrung der vorliegenden Arbeit
werden nur mit diesem Ansatz beschrieben (siehe Abschn. 5.1). .

Flir die heterogenen Reaktionen wird der Exponentialansatz entweder in sehr
engen und genau definierten Grenzen (Temp., Konzentration usw.) angewandt

oder er wird zur approximativen Beschreibung von Versuchsergebnissen heran-
gezogen. Letzteres wird mit Hinsicht auf die einfache mathematische Handha-
bung dieser Gleichung fiir liberschldgige Auslegungen von Chemiereaktoren be-
nutzt. Dabei ist zu beachten, daB der Ansatz nur fiir geometrische und stro-
mungstechnische Verhdltnisse gilt, wie sie bei den Experimenten vorlagen.
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3.2.2 Der _Hinshelwood-Ansatz
Eine genaue und zusammengefaBte Erfassung der Reaktionskinetik heterogener
Reaktionen erlaubt der Hinshelwood-Ansatz.

Dieser Ansatz geht von drei prinzipiellen Schritten des Reaktionsverlaufes
aus:

- der Adsorption der Edukte an den aktiven Reaktionszentren
- der Oberfldchenreaktion
- und der Desorption der Produkte

Es wird hier auf die detaillierte Herleitung des Ansatzes verzichtet und auf
die Ausfiihrungen von Kattanek /49/ und Hougen u. Watson /50/ verwiesen.
Danach kann fiir die 303—Spa1tung der folgende Ansatz gewdhlt werden:

Exi

Kooni";_RT'Cgo3-(1- t50,Vcg, ! c505 - Ke) (5)

Rg05= Jeo 2
(1+x505°CS03 +%S0,°CS0;,*%0, VEQ,

In diesem Ansatz beriicksichtigen: E
Hi

- der erste Term des Zdhlers(k e” R.T) die Temperaturabhin-

00,:
gigkeit der Reaktion,

i

- der zweite Term des Zéh]ers(cso ) die SO3-Konzentrat1onsabhéngig-
keit der Reaktion 3

- der dritte Term des Zdhlers(l-cc, * 4Cp /Ceny . Ko) inwieweit
S0 O2 SO C
der aktuelle Gaszustand sich vom é]eichgewich%szustand unterschei-
det.

- mit dem Nenner wird die Adsorption und Desorption der beteiligten
Reaktionskomponenten an den aktiven Zentren des Katalysators be-
riicksichtigt. Die Adsorptionskoeffizienten o; sind fir die Reak-
tanten 1 = 504, S0,, 02 verschieden,

Der hohen Genauigkeit bei der Beschreibung katalytischer Reaktionen mit dem
Hinshelwood-Ansatz steht die mathematisch schwierige Handhabung dieser For-

mel bei der Auslegung von Spaltungsreaktoren gegeniiber.

Im Anhang dieser Arbeit ist die mathematische Formulierung fiir die Berechnung vor
Reaktoren mit Hilfe des Hinshelwood-Ansatzes vorgenommen worden. Die beson-
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dere mathematische Problematik besteht darin, daB die Integration des Rezi-
prokwertes der Reaktionsgeschwindigkeit mit den langs des Integrationsweges
verdnderlichen Csp.> Cs50.° g und Kc’ selbst numerisch nur mit erheblichem
Aufwand zu bewﬁ]tiaen is%. 2

Eine experimentell abgesicherte Hinshelwood-Beziehung kann nur auf Systeme
angewandt werden, bei denen mit dem Experiment libereinstimmende Stromungs-
und Stoffaustausch- sowie Konzentrations- und Geometriebedingungen vorlie-
gen. Die Bedeutung des Hinshelwood-Ansatzes wird in der genauen Wiedergabe
der Ergebnisse beim Vergleichen von Reaktionsgeschwindigkeiten verschiede-
ner Katalysatoren oder anderer Autoren gesehen.

Einen weiten Anwendungsbereich findet naturgemdB eine Gleichung, die nicht
nur die Vorgdnge am Katalysatorkorn selbst, sondern auch jene des Stofftrans-
portes zum und vom aktiven Zentrum erfaft. Das im folgenden beschriebene
"Porenmodel1" erdffnet diese Moglichkeit.

3.2.3 Das_Porenmodel]

Der mit der Reaktion simultan ablaufende Warme- und Stofftransport in Schiittun-
gen mit pordsen Katalysatorkorpern, macht es erforderlich, Kriterien und
Gleichungen fiir die Kinetik anzuwenden, die den EinfluB einzelner Faktoren

auf die Reaktionsgeschwindigkeit verdeutlichen. Gefundene GesetzmiBigkeiten
sollen Berechnungsgrundlagen fiir verschiedene geometrische und stromungsme-
chanische Verhdltnisse liefern.

In enger Anlehnung an die Ausfiihrungen von Thiele /51/, Damkohler /52/,
Zelldowitch /53/ und Satterfield /54/ wird hier die Anwendung des Porenmo-
dells, zugeschnitten auf die SO3-Spa1tungsreaktion, erlautert.

Bild 7a zeigt die zugrundegelegten prinzipiellen Mechanismen des Reaktions-
ablaufes und verdeutlicht einige Definitionen lber Katalysatorschiittungen.
Die bei der katalytischen Reaktion beteiligten SO3 Molekiile erfahren in der
Katalysatorschiittung folgende Transport- und Reaktionsvorgdnge:

a) sie durchflieBen das Liickenvolumen der Schiittung nach den Gesetz-
maRigkeiten der gasdurchstromten Schiittung,

b) diffundieren durch die Grenzschicht des Katalysators zur Kataly-
satoroberfldche



16

c) diffundieren dann von der Katalysatoroberfldche durch die Poren
zum aktiven Reaktionszentrum

d) reagieren am aktiven Reaktionszentrum von SO3 zu S0, und 1/2 0,

e) diffundieren anschlieBend wieder durch die Poren zur Katalysator-
oberfldche und von

f) der Katalysatoroberflache durch die Katalysatorgrenzschicht in
das Liickenvolumen des Gasraum,

Dieser sogenannten Makrokinetik wird der nachfolgende Ansatz zugrundegelegt:

EPor
R-T

RSO 3=K00 Por &

NPor
'€503;0 " (1-€)M (6)

In dieser Gleichung ist die Diffusion der Gase durch die Grenzschicht

mit der 503-0berf1échenkonzentration €30.,,0 und die Diffusion durch die Po-
ren mit dem Porennutzungsgrad »n erfaBt. Die Temperaturabhdngigkeit der Re-
aktion ist mit k_ und e E/RT oprapt,

Die weiteren Ausfiihrungen dieses Abschnittes sollen die einzelnen GroRen
dieser Gleichung verdeutlichen und an Hand von Gleichungen ihre Berechnungs-
moglichkeit darstellen.

Es werden diskutiert:

1) Die mittlere Reaktionsgeschwindigkeit am Einzelkorn

2)  Der konvektive Transport vom Gasstrom im Liickenvolumen der Schiittung
durch die Stromungsgrenzschicht zur Katalysatoroberfliche.

3) Porendiffusion und Porennutzung im Katalysatorkorn.,

Zu 1) Die Reaktionsgeschwindigkeit in einem Reaktor, der im Sinne der Definition
eines differentiellen Rohrreaktors (d.h. geringe Temperatur- und Konzentra-
tionsgradienten im strémenden Medium) beschaffen ist und das Reaktionsvolu-

men Vo hat, lautet (vergleiche auch Bild 7a):

n 0 -hSO |AhSO l mol
Rgg4=- S03uw 30 3

VR VR m3-s
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A.ﬁso ist die pro Zeiteinheit im Reaktionsvolumen VR gespaltene Substanz-
menge3SO3.

Die Reaktionsgeschwindigkeit des einzelnen Katalysatorkorns mit dem Volumen

VK und dem relativen Liickenvolumen der Schiittung € ist dann:

1

R = R . -
505 Schiittung (I-¢)

SO3 Einzelkorn

Zu 2) Die 303—Konzentration an der QOberfldche des Katalysatorkorns (in Bild 7b

0 = S50 ) wird einerseits von der Reaktionsgeschwindigkeit im
3’ 3r= dK/2

Innern eines jeweiligen Katalysatorkorns und andererseits von dem Stoffaus-

s0

tausch durch die Stromungsgrenzschicht des Katalysatorkorns bestimmt.

Die Bilanzierung der Grenzschicht, am Einzelkorn durch Gleichsetzen von
Netto-Einwdrtsstrom SO3 durch die Oberfldche OK und Reaktionsgeschwindig-
keit des Einzelkorns ergibt das 0. .0 Im stationdren Gleichgewicht ist:

3,
Rso3 VK
Toer 0K Ps0s; PG (6505,6 7 5505;0)

und umgestellt ist

R503 VK
€S03,07503:G ~ ' (7)
Bsos;pG  Ok(1-€)

0. .6 ist die 503-Konzentration im Gasstrom durch das Liickenvolumen der
Schaitung. BEK) PG ist der Stoffaustauschkoeffizient von 303 im vorlie-
genden Prozessgag (PG) durch die Stromungsgrenzschicht des Katalysatorkorns.

Fir die Bestimmung der Stoffibergangszahl ﬁSO pg Schlagt Satterfield
/54/ vor, die von Chilton und Colburn angegeben aimension1ose Kennzahl (Jm)

.zu verwenden

2/3 Sh
Jd_ = St, - (Sc =
2 (5¢) Re * (Sc)l/3
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oder

213

_ Bs03;PG (EV PG )

Jm=
D 504,PG (8)

w

Die GroRenerkldrung der einzelnen dimensionslosen Kennzahlen Stz, Sc, Sh und
Re ist im Abschnitt Zeichenerkldrung zu finden.

Fiir gasformige Fluide geben Petrovic und Thodos /55/ fiir die Chilton-Colburn-
Zahl eine reine Re-Abhdngigkeit an mit der Gleichung:

J = 0,357
m Re0,359.€ (9)
Giiltigkeitsbereich: Re = 3 =~ 2000
€ = 0,4 - 0,8

Durch Gleichsetzen und Umformen von Glg. (8), und (9) erhdlt man fiir den

Stoffaustauschkoeffizienten des SO3 im ProzeBgas, B s0. .pg an der Katalysator-
grenzschicht: 3’

Ps0s3:pG =

0357 Dsos.pg | 213
( ' ) (10)

‘W
Reo,359 . £ VPG

Der Diffusionskoeffizhyﬂs@SOB’PG von SO3 durch das Gasgemisch des Prozessgases

(?estehend aus den Gasen 503, SOZ’ 02, Nz), wird nach den Gleichungen von
Hirschfelder, Curtis und Bird /56/ berechnet.

Es gilt fir @503’%:

1

L (¥ Dg0,.i)
i=509;02:Ny;

QSOa;PG=“'wSO3)'
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und fiir die Diffusionskoeffizienten $SO ; (i = 302, 02, N2) der Zweistoff-

gemische gilt: 3’
0,001858-T3/2. [ 1, 1
Den = Msos Mj
P 9505, - 52

Mit der Molekularmasse M in g/mol,dem Gesamtdruck pin bar (abs), der Tempe-
ratur T in K, dem Kollissionsintegral £ und der Lennard-Jones-Konstanten
Oﬁa,i ergibt sich QSO PG in cm2/s (entnommen den Ausflihrungen von
Satterfield /54/).  °

Zu 3) Im differentiellen Reaktor mit dem Volumen VR’ wurde die Reaktionsge-
schwindigkeit als der Quotient aus der Molenstrom-Anderung von SO3 und dem
Reaktorvolumen bestimmt.

In der realen kata]ysatorschﬁttung selbst ist die Reaktionsgeschwindigkeit
inhomogen. Sie ist im Liickenvolumen vernachldssigbar klein. Im Inneren des
pordsen Katalysatorkorns liegen unterschiedliche Reaktionsgeschwindigkei-
ten vor. Entscheidend fiir die Reaktionsgeschwindigkeit im Katalysatorkorn
ist neben der stofflichen Zusammensetzung des Korns der Stofftransport zu
und von den aktiven Reaktionszentren.

Besteht die Schiittung aus etwa gleich groBen, kugelformigen Katalysatorkor-
nern, oder aus Katalysatorkornern mit der Sphﬁrizitétl ¥ #0,8, so kann nach

/54/ die Bilanzgleichung im Kugelkoordinatensystem formuliert werden.

Fiir die Stoffbilanz von SO3 zwischen r und r+dr (Bild 7) Tautet die Gleichung:

2 E
e Je _Eror (12)
3 .2 SO - or
fOSOB;Eff ) 9 2 T 9[‘ 2 =k00Por'e RT €SO3
(S
kPor(T)
ISSphérizitét _ Oberfldche der volumengleichen Kugel

Oberfldche eines beliebigen Korpers
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Darin sind c und 9 die drtliche SO,-Konzentration bzw. der effek-
SO S0, ,eff 3

tive 503-Diffu§ionskoef§izient in den Partikelporen.

Durch koopor, Epor und npor wird die Veranderung des Stoffstromes durch die

Reaktion beschrieben.

Die Randbedingungen dieser Bilanzgleichung sind:

d cso3
I = O fur r=o (12a)
und
o =C fiir r=d,/2 12b
S04~ “S05,0 K (12b)

Fihrt man den Thiele-Modul QK als kennzeichnende GroBe fiir die simultan ab-
Taufende Reaktion und Diffusion ein

nPor"A]l
P _gk_ kPor(T)'C503 (13)
K - 2 \ g)
SO3;eff

so vereinfachen sich die Berechnungen und es lassen sich die Spezialfille

npor = 0 und Noor = 1 geschlossen 16sen, Es gilt dann fiir das Konzentra-
tionsprofil von SO3 im Katalysator

5031 €503;0 ‘E-(%K)Z- (1-%5):‘

fiir "por =0
und = konst.
und
di sinh(2-¢K-a—%)
5031 = 503;0 () >
?IL -sinh ®g N
K fir Moo = 1
und T = konst.

Flir beliebige Reakti : .
Vb 9. .1onsordnungen ("por #0U. #1) ist Gleichung 12, in
erbindung mit Gleichung 13 numerisch zu 16sen.



21

Die Konzentrations- und Reaktionsverhdltnisse im Katalysatorinneren be-
schreibt der Porennutzungsgrad n der Glg. 6.

Die Porennutzung (y) des Katalysators, d.h.: der innere Flachenanteil, der
an der Reaktion beteiligt ist, bzw. das Verhdltnis der mittleren 503—Kon-
zentration im Katalysatorinneren zur S04-Oberfldchenkonzentration (oder
auch des Verhdltnisses der scheinbaren Geschwindigkeitskonstanten ks(T) zur
wahren Geschwindigkeitskonstanten kw(T)), 1dBt sich durch die folgende Glei-
chung definieren:

2 deso
/vR503(r)-dV ) rr-dkj)sos;eff( dr : )r‘:deZ

n= (14)

Repan-/ AV hemr (dg)2 N Por
503,0 /V T(-zi) 'kPor(T)'CSO3;O

Der Zdhler stellt den durch die Kugeloberflidche dk2 + 7 netto einflieBenden
und somit den pro Zeit tatsachlich umgesetzten 503—Strom dar.

Der Nenner stellt die Reaktion dar, die im Kugelvolumen VK = %-- dK3 ideal
verlaufen wiirde, wenn keine Stoffaustauschwiderstinde zwischen AuBenraum und
Reaktionszentrum vorliegen wiirden,

Der Quotient (- dcso3/dr)r - dK/2 berechnet sich fiir oor = 1 und T = konst.
zu |
_ chOg : 2'¢K'CSO3;0 1 _ 1
dr  Jr=axr2 dg tanhog @K

Damit ist der Porennutzungsgrad gemaB Gig. 14

T]: 3 l_ 1 - 1
oK [tanhdg ok

fir n =1

Der funktionelle Zusammenhang zwischen f, und n flir andere Reaktionsord-
hungen von np . kann dhnlich auf numerische Weise berechnet werden.

Bild 8 zeigt die Funktionen p Uber @, fir Reaktionen nullter, erster und
zweiter Ordnung,
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Der effektive Diffusionskoeffizient von S04 durch die Katalysatorporen
DSO of f wird erstmal in Gleichung 12 eingefiihrt. Fiir seine zahlenmdBige
Bes%;mmung gelten die nachfolgenden Ausfiihrungen.

Der Diffusionsstrom von SO3 durch die Pore ist ein kombinierter Knudsen-
und Gasdiffusionsstrom,

Fiir den Diffusionskoeffizienten der reinen Knudsenstromung Q@%O K) in zylind-
rischen Poren gilt (/54/ Seite 42): 3

194 -€
@303;K= K[
Sk-£K " Msp;

(15)

Hier ist T in K, Mcq , in cn’ i 3 '
! in K 0, in g/mol, S, in em“/g, ¢, in g/cm’ und i%03,K in
m-/s angegeben.

Die reine Gasdiffusion in der zylindrischen Pore wird mit dem Diffusions-
koeffizient DSO3,PG der Gleichung 11 erfaft.

Fir den effektiven Diffusionskoeffizienten in einer Pore bei Kenntnis der
Katalysatorporositit EK und der Abweichung der Poren von der zylindri-

schen Form, ausgedriickt durch die Labyrinthfaktoren A K und StG (K fur
Knudsen- und G flir Gasdiffusion) ist:

2 _ €K
S03;eff = K G (16)
[9) D
S03;K S03; PG

Dieser effektive Diffusionskoeffizient fiir 503 in der Katalysatorpore be-
inhaltet sowohl die Knudsen- als auch die reine Gasdiffusion.

Die durch die Reaktion entstehenden Produkte bewirken eine Volumenzunahme

und vergroBern damit den Riickstrom aus der Pore durch die Strémungsgrenz-

schicht des Katalysators. Dieser sogenannte Stephanstrom wird hier nicht

beriicksichtigt, weil er bei allen du i
Y rchgefiihrten Experi : -
ten wurde. perimenten gering gehal
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4. Experimentelle Untersuchungen zur S0,-Spaltung

Die durch die Aufgabenstellung gegebene Anforderungen an die Kinetikunter-
suchungen bei der 503-Spa1tung sind so zu wdhlen, daB die aus den Experimen-
ten gewonnenen Erkenntnisse eine Ubertragung auf technische Reaktoren er-
moglichen,

Ein geeignetes Verfahren fiir kinetische Untersuchungen der 503—Spa1tung
stellt der kontinuierlich durchstromte Festbettreaktor dar. Unter Beachtung
der Randbedingungen (geringe Temperatur- und Konzentrationsgradienten

langs und quer zur Stromung) und in enger Anlehnung an die von Weeckman
/57/ empfohlenen Methoden, wird hier die differentielle Form des Rohrreak-
tors gewdhlt.

In technischen Reaktionsrohren dndert sich die Gaszusammensetzung langs der
Stromungsrichtung. Sie geht in Richtung des thermodynamischen Gleichgewich-
tes. Die dadurch bedingte Reaktionsgeschwindigkeitsanderung soll bei den
Experimenten beriicksichtigt und erfat werden.

Mit dieser Forderung der unterschiedlichen Gaszusammensetzung vor Eintritt
der Gase in die Mefstrecke und der Forderung der klein zu haltenden Ande-
rung von Temperatur und Konzentration zwischen Ein- und Austritt der MepB-
strecke, ergibt sich die Mefanordnung wie folgt.

In einer Vorreaktionsstrecke mufl das Einspeisegas bis zu einer definierten
Zusammensetzung vorreagieren,

SO
3

in fester Form vor und erfordert fiir seine Sublimation Temperaturen

oberhalb 200 °C. Die Abhilfe besteht darin, nicht 503, sondern 502 und

O2 einzuspeisen und in einer definierten Vorreaktion, das gewiinschte Gasge-

ist als Einspeisegas duferst unhandlich. Es Tiegt bei Raumtemperaturen

misch aus 503, 502 und O2 ZU erzeugen.

Den prinzipiellen Aufbau der Versuchsstrecke zeigt Bild 9.

Das Einspeise-Gasgemisch aus SO2 und 02 (und N2 als Inertgas) wird der Vor-
reaktionsstrecke KS1 zugefiihrt. In der Vorreaktionsstrecke, einem integra-
len V205—Kata1ysatorbett reagieren SO2 und 02, in Abhdngigkeit von Druck
und Temperatur, teilweise zu 503. Im weiteren Verlauf durchflielt das Gas-
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gemisch (definierte Zusammensetzung aus S035 30,5 02 und N2) zundchst eine
Zone aus Inertmaterial und dann die eigentliche MeBstrecke.

In der Inertmaterialzone wird das Gas auf gewiinschter Temperatur erhitzt
und homogen im Rohr verteilt.

In der MeBstrecke KS2 1iuft die zu untersuchende Reaktion SO3 == SO2 +1/2 02
ab. ‘

Die Gaszusammensetzung muB jeweils am Eintritt und am Austritt der MeRstrek-

ke gemessen werden. '

Um Randeinfliisse gering zu halten, ist im Katalysatorbett das Verhdlt-
nis Rohrreaktor-/Katalysatordurchmesser =~ 6 gewdhlt worden.

In den Abschnitten 4.2.1 und 4.2.2 werden die verwendeten Apparate beschrie-
ben.

Die verwendeten Versuchsanlagen sind

a) eine Niederdruckanlage (ND) fiir Driicke bis 1,5 bar (abs)
b) eine Hochdruckanlage (HD) fiir Driicke bis 50 bar (abs)

e e L L T T e Ry~ Py R e

Das vereinfachte Schaltschema dieser Apparatur wird in Bild 9 vorgestellt.

Bild 1o und 11 zeigen photographische Aufnahmen der gesamten ND-Versuchs-
anlage. '

Die verwendeten Gase N2, 02 und SO2 werden den handelsiiblichen Gasflaschen
entnommen. (SO2 hat bei Raumtemperatur ca. 5,0 bar Dampfdruck).

Diese Gase durchflieBen Reduzierstationen und Molekularsiebe der Fa. Hoke
(in Bild 9 nicht eingezeichnet), VolumenstrommeBgerdte der Fa. Krohne und
werden dann dem Kernstiick der Versuchsanlage, einem Reaktionsrohr aus Quarz
zugefiihrt.

Das Reaktionsrohr ist 1600 mm lang und hat im Bereich der Reaktionszonen
einen Innendruchmesser von 21 mm. An den Enden ist es mit Flanschen, die
mit Graphitpackungen versehen sind, abgeschlossen. An diesen AbschluBflan-
schen sind auch die Rohre fiir die Entnahme von Gasproben und die druckfe-
sten Durchfiihrungen von Thermoelementen untergebracht.
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Die Vorreaktionsstrecke KS1 und die MeRstrecke KS2 werden mit Rohrofen der
Fa. Heraeus beheizt. Die Temperaturen in den verschiedenen Abschnitten des
Reaktionsrohres werden mit Thermoelementen(Ni-CrNi) der Fa. Rossel gemessen
und mit Linienschreibern der Fa. Kontron registriert.

Die Temperaturregelung der Rohridfen erfolgt liber Zweipunktregler der Fa.
Hartmann & Braun.

Obwoh1 die Temperatur in der Langsachse der Ofen zu den Enden hin abfillt
(z.B. bei Nenntemperatur von looo °C ist an den Ofenenden die Temperatur

ca. 830 OC); sind im Bereich der interessierenden Reaktionszone KS2 die Tem-
peraturunterschiede bei allen durchgefiihrten Messungen <5 °c.

Un die am Austritt des Reaktionsrohres vorliegenden toxischen Substanzen
unschadlich zu machen, wurde eine Entsorgungseinheit eingerichtet. Sie be-
steht ebenfalls aus zwei Stufen. Die erste ist ein Reaktionsrohr aus Quarz
(di = 50 mm und 1 = 300 mm) mit V205-Kata1ysatorfu11ung und wird von auBen
mit einem Rohrofen (Fa. Heraeus) beheizt. Sie dient dazu, das gebildete 50,
wieder in 503 zu verwandeln. Die Temperatur von 440 - 500 °C wird auch hier
mit einem Zweipunktreglier geregelt. Die zweite Stufe besteht aus einer
Raschigringkolone mit d = 11o mm und 1 = 500 mm. In dieser Kolone wird das
SO3 unter Zusatz von Waéser zu stark verdiinnter Schwefelsdure umgesetzt und
abgegeben. Alle hier verwendeten Verbindungselemente und sonstige mediumbe-
riihrten Teile sind aus PTFE (Teflon).

Aus Sicherheitsgriinden ist die gesamte Anlage mit einem Bodenabzug versehen,
der etwaige Leckagen mit der Luft abzieht.

Das Konzept der Hochdruckanlage (HD) zur 503-Spa1tung ist auf Grund der guten
Erfahrungen mit der ND-Versuchsanlage von dieser in etwas modifizierter Form
ibernommen worden. Sie ist fiir einen Druck von 50 bar und eine maximale Tem-
peratur in der Reaktionsstrecke von 950 ¢ ausgelegt. Die zuldssigen Tempe-
raturen fiir Wande und Flanschen des Hochdruckbehdlters betragen maximal

350 °C.

Bild 12 zeigt das Prinzipschema und Bild 13 ein ausfiihrliches FlieBschema

der HD-Versuchsanlage.

Fiir das Reaktionsrohr konnte kein geeignetes Material gefunden werden, das
dem vollen Druck von 50 bar bei einer Temperatur von maximal 950 C und den
vorliegenden korrosiven Bedingungen standgehalten hatte. Als Ausweg bot sich
die "Druckentlastung" des bereits bei den Niederdruck-Versuchen erfolgreich

eingesetzten Quarzrohres an.
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So wurde ein Hochdruck-Behdlter konstruiert, der bei einem Innendurchmesser
von 350 mm so gerdumig war, daB er das Reaktionsrohr, die elektrisch be-
heizten Segmentheizungen und die erforderliche Warmeisolierung aufnehmen
konnte. Der Hochdruckbehdlter wurde mit Stickstoff gefullt, wobei der N2—
Druck so geregelt wurde, daB er stets ca. 0,2 bar oberhalb des Druckes im
Reaktionsrohr Tag.

Das Abdichtungsproblem war auch im Hinblick auf den notwendigen spannungs-
freien Einbau des Quarzrohres nicht ganz einfach. Es konnte jedoch mit der
im Bild 13 gezeigten Konstruktion gut geldst werden.

Im Hochdruckbehilter sind 16 Segmentheizungen, eingebettet im jeweiligen
Warmeisolierkorper, eingebaut.

Bild 15 zeigt eine Segmentheizung und Bild 16 eine solche mit dem dazuge-
horigen Isolierkorper.

Die Segmentheizungen sind 75 mm lang haben einen Innendurchmesser von 32 mm
und sind auf der AuBenseite von einem ummantelten Heizleiter schraubenfor-
mig umwickelt. Die pro Heizsegment erreichbare max. Heizleistung und max.
Temperatur ist 1 kW bzw. looo °C. Die Segmentheizungen sind einzel regel-
bar und verfiigen liber eine Sicherheitseinheit die sie gegen Uberlast schiitzt.

Zwei pneumatisch-elektrische Regelkreise regeln einerseits den "Innendruck"
des Quarzrohres und andererseits den "AuBendruck" im Hochdruckbehdlter,

so daf das Quarzrohr wdhrend des gesamten Betriebes praktisch druckentlastet
bleibt.

Auch hier werden die Gase 302, 02 und N2, nachdem sie die Molekularsiebe und
die Volumenstrommefgerdte durchflossen haben,dem Reaktionsrohr zugefiihrt.
Zur Sicherstellung der SOZ-Einspeisung wurde in die SOz-Versorgungs1e1tung
der HD-Behdlter Nr. 734176 der Fa. Hofer eingebaut.

Dessen Behdlterinhalt ist 5 1 und die maximal zuldssigen Driicke und Temperatu-
ren sind 300 bar bzw. 350 °C. Durch Erwirmen des SOz-Vorrates in diesem Be-
hdlter, konnte der Dampfdruck auf den jeweils erforderiichen Wert angehoben
werden.

Die Temperatur dieses in Bild 13 auf der linken Seite gezeigten HD-Behdlters
(Nr. 734176) wird lber einen Zweipunktregler der Fa. Hartmann & Braun gere-
gelt und Uber den Linienschreiber der Fa. Kontron registriert.

Bild 14 zeigt eine photografische Aufnahme der gesamten Hochdruckanlage mit
Steuer-, MeB- und Regeleinheiten.
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Als besondere Sicherheitsvorkehrungen waren eine Notstromversorgung und
weitere, neben den bestehenden Regelkreisen, Zusatzregeleinheiten erforder-
lich. Die Notstromversorgung ist Uber 24 V-Batterien und die Notregelung
Uber die Barthonzelle BZ und den Ventilen RV4 und RV5 in Bild 13 gesichert.

Etwaigige Undichtigkeiten in den Graphitdichtungen, oder durch Risse im
Quarzrohr frei werdende Gase (503, S0,) wdren Uber die pH-MeBzelle
(Fa. Pfeilschiffer) und den Signalgeber SG gemeldet worden.

Die Entsorgung bei der Hochdruckanlage erfolgt wie bei der Niederdruckanlage.
Durch Oxydieren von SO2 mit 02 und anschlieBendes Umwandeln zu stark ver-
diinnter Schwefelsaure.

Im Hinblick auf die schwierige MeBtechnik und die Korrosivitdat von SO3 und
502, insbesondere in Verbindung mit H20 ist die Arbeit mit diesen Gasen an
besondere Vorkehrungen gebunden:

- Alle vom ProzeBgas beriihrten Teile werden 48 Stunden Tang vor Inbetrieb-
nahme des Reaktors ausgeheizt und evakuiert, um den H20-Partia1druck
so weit wie moglich zu verringern.

- Die Versuchsgase werden dem Reaktor bei Versuchsbeginn in der Reihen-
folge NZ’ 02 und 502 zugeschaltet und am Ende in umgekehrter Reihenfol-
ge abgeschaltet. Durch Spiilen des ProzeBgassystems mit N2 werden zu Be-
ginn HZO—Spuren und am Ende solche von 503 und 302 ausgeblasen,

- Das Oz-reiche ProzeBgas erfordert, daB alle mediumberiihrten Teile fett-

frei gehalten werden.

- Ein Rauch- und AziditdtsmeBgerdat muB die Umgehung der Versuchsanlage
iiberwachen und gegebenenfalls die eingetretenene Verdnderung signali-

sieren.

Die Beschreibung der MeRanordnung und der einzelnen MeRelemente bei der Nie-
der- und Hochdruckexperimentiereinrichtung wird hier am Beispiel der Hoch-
druckanlage (Bild 13 und 18) vorgenommen.
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Als Berechnungsgrundlagen zur Charakterisierung der Kinetik dienen die Glei-
chungen des Abschnitts 3 und die Bilanzgleichungen von Abschnitt 4.4.

Die hierzu notwendigen Informationen und MeBgrofBen sind:

- Reaktionsvolumen der MeBstrecke

- Katalysatorbeschaffenheit

- Katalysatorgeometrie

- Temperatur im Reaktionsvolumen

- Gaszusammensetzung vor und hinter dem Reaktionsvolumen
- Molenstrome durch das Reaktionsvolumen

Die bei den Versuchen erfaBte und bei der Auswertung (nach Abschn. 4.4) er-
forderlichen MeRgroBen sind:

a) Feste Parameter
- Reaktionsvolumen
- Katalysatorbeschaffenheit u. -geometrie

b) Variable Parameter
- Temperaturen im Reaktionsvolumen
- Durck im Reaktionsvolumen
- Einspeise-Molenstrome der Gase 502, 02 und N2 am Eintritt des
Rohrreaktors

- Zusammensetzung des ProzeBgases vor und hinter dem Reaktions-
volumen.

Das Reaktionsvolumen VR ist in seiner Grofe einerseits durch den Innendurch-
messer des Reaktionsrohres und andererseits durch die Lage der Analysengas-
Entnahmerdhrchen in axialer Richtung geometrisch festgelegt. ZahlenmiBig wird
das Reak?1onsvo1umen VR vor den jeweiligen MeRreihen durch Abfiillen mit Was~-
ser bestimmt.

Die duBere und innere Katalysatorgeometrie (Porenbeschaffenheit und Oberfld-
che nach BET) wird vor und nach den MeBreihen bestimmt.

Die Beschreibung dieser GroBen wird im Rahmen des Abschnittes 5, bei der
Darstellung der Ergebnisse durchgefiihrt,
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Bei allen Temperaturmessungen sind ummantelte Thermoelemente (Ni-CrNi) der
Fa. ROss1 eingesetzt. Als Vergleichspunkt fiir das kalte Ende der Thermoele-
mente dient ein Spannungsgeber der Fa. Kontron. Er zeigt keine zeitliche
Verdnderung und eriibrigt alle Probleme die mit Eis-Wasser-Gemisch-Nullpunk-
ten verbunden sind.

Die lokale Anordnung der fiir den Betrieb erforderlichen TemperaturmeRstellen
ist aus Bild 13 ersichtlich. Die fiir die Beschreibung der Spaltungsreaktion
maBgebende TemperaturmeBstellen sind in Bild 19 eingezeichnet.

- Thermoelement 1 und 2 (Bild 19) messen die Temperaturen in der Vorreak-
tionsstrecke am V205—Kata1ysator und erfassen damit die Reaktionstempe-
raturen fiir die Produktion von 503.

- Thermoelement 3 und 8 messen vor und hinter der MeBstrecke die dort
vorliegenden Temperaturen. Dieses ist deshalb wichtig, weil Temperatur-
gradienten ldangs der Stromung vermieden, bzw. in ihrem AusmaB erfaBt
werden sollen.

- Die Thermoelemente 4 und 7 erfassen die Temperaturen am Ein- und Aus-
tritt und 5 und 6 jene in der Mitte des Reaktionsvolumens. In den weite-
ren Ausfiihrungen werden die Temperaturen am Ein- und Austritt des Reak-
tionsvolumens mit T, und T, bezeichnet; die in der Mitte des Reaktions-

volumens mit TKat’

4.3.3 Der Reaktionsdruck

Der im Reaktionsrohr vorliegende Gasdruck wird einerseits mit einem Bourdon-
federmanometer (MeRbereich: o - 50 bar und Klassengenauigkeit: K1: 0,6) an-
gezeigt und andererseits Uber einen Drucktransmitter der Firma Foxboro

(Typ E11GM)und einen Linienschreiber der Fa. Kontron kontinuierlich regi-
striert. Beide Gerdte sind auf Skalen mit Absolutdruck in bar kalibriert

worden.

4.3.4 Die Einspeisegase_(S0,, Og_ggg_ﬂzl

P pugiipungiipeipud) W el L Wl kol

/

N)

Y4 o/
Die Molenstrome am Eingang des Reaktionsrohres ( Ngq » n02, und )

werden mit SchwebekdrpermeBgerdten der Fa. Krone gemessen.
Sowohl bei der Eichung als auch bei der Messung mit diesen Gerdten sind die

vorherrschenden Driicke und Temperaturen mit zu bestimmen. Die Kalibrierung
fir 0, und N, erfolgt Uber eine Gasuhr (Fa. Elster&Co Genauigkeit + 2 %).
Die Kalibrierung des SOz-MeBgerétes erfolgt durch nachtrégliche naBanalytische,

quantitative Bestimmung des SOZ-Stromes.
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Bild 13 und 18 zeigen die Gasprobeentnahmestelien vor und hinter der MeB-
strecke. Bild 20 zeigt das Gasentnahmerdhrchen, welches in einem Druckbehdl-
terflansch eingebaut ist. Zur Messung der Temperatur am Entnahmeort, wurde
in das Entnahmerdhrchen mit dem Innendurchmesser von 2 mm ein ummanteltes
Thermoelement mit dem duBeren Durchmesser von 1,6 mm eingefiihrt.

Durch das Einbringen des Thermoelementes wird der freie Querschnitt im Ent-
nahmerdhrchen in dem MaBe verengt, daB die Verweilzeit des Probegases im
Entnahmerdhrchen um den Faktor looo kleiner wird als jene des ProzeBgases
im eigentlichen Reaktionsvolumen,

Geht man weiterhin davon aus, daB katalytische Effekte an der Rohrchenwan-
dung kleiner sind als die des eigentlichen Katalysators und korreliert die-
- se mit der Verweilzeit, so sind die Gasprobenverdnderungen bei Gasentnahme
in der GroBenordnung von 0,1 Prozent moglich. Diese geringen Abweichungen
konnen bei der Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit vernachldssigt wer-
den,

Zu beachten ist allerdings, daB bei jedem MeBpunkt die Gasentnahmerdhrchen
mit ProzeBgas der vorliegenden Zusammensetzung mehrfach durchgespiilt werden.

Die Gasproben werden in evakuierten und thermostatisierten QuarzgefdBen wie
sie in Bild 21 gezeigt werden aufgefangen, Aufgrund des EinschluBes im er-
sten kugelformigen Behdlterteil 148t sich bei bekanntem Volumen, Druck und
Temperatur die aufgefangene Substanzmenge bestimmen.

_Efgi___ GAG = Gesamt Molenzahl im
R'TKG (17) Analysengefdf

TyesPye = Temperatur u. Druck
KG*"ka des AnalysengefdBes

NGAG=

Die im kugelformigen Teil des AnalysengefdBes eingeschlossene Molmengen
S0, und 305 werden durch die anschlieBende naBchemische Analyse bestimmt.

Vorgefiillte IN-NaOH-Lgsung im Becher des Analysen

gefdBes reagiert mit SO2
und SO3 wie folgt:

Zundchst reagieren die Gase mit Wasser und Natronlauge nach den Gleichungen

503: 503 + HZO = H2504
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und

SO 0

9t H2503 + 2NaOH

SO3: H2504 + 2NaOH

Na2 503 + 2H2

4 + 2H20

Na2 SO

MiBt man den NaOH-Verbrauch (acidimetrische Neutralisation mit IN-HC1-Lsg)
so erhdlt man alle S-haltigen Molekiile (S0, + S05).

Der SOZ—Geha1t wird mittels jodometrische Riicktitration,nach dem Redox-
System

_ 2- +
H2503 = SO3 + 2H
2- _ 2- + -
SO3 + H20 T 804_ + 2H + 2e
J2 + 2 = 2 4J
2~ _ 2- + -
J2 + SO3 + H20 = SO4 + 2H + 23

bestimmt.

Riicktitration des J2 mit 0,1 N Thiosulfatiosung

2-
6

2~

J, + 2 S0,0 +2d

2 203 50,40

und anschliefender JZ—Messung mit Stdrkezugabe als Indikator.
Es ist damit

n _ Vorlage IN NaOH - Verbrauch 1IN HC1
AG,(SO2 + 503) >

. looo

Vorlage 0,IN JodIsg - Verbrauch o,1 Thiosulfat
2 . loooo

1

n
AG,SOZ

"nG,s0 "G, (50, + S05) T "AG,SO,

3

Die Molenbriiche fiir 502 und SO3 sind damit:

n
AG,502

= (18a)
9”302 "GAG
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und "nG,S0,

1 T ——— (18b)
504 NGAG

Eine photographische Aufnahme des Analysentisches zeigt Bild 22.

Bei Kenntnis der Anteile an 302 bzw. SO3 im ProzeBgas an den Entnahmestellen,
lassen sich auch die Anteile der anderen Stoffe (02, N2) und die jeweili-
gen Molenstrome vor und hinter dem Reaktionsvolumen bestimmen. Die Berech-
nungsgrundlagen werden im Bilanzierungsteil (Abschn. 4.4) aufgefiihrt.

-t o o B o 2 e o B e T oy S e e S . 8 P S

Bild 23 stellt die Bilanzgrenzen bzw. -ebenen fir das Reaktionsrohr dar.

Die MeBebene 7 1iegt im Bereich der Einspeiseleitungen fiir die Reaktanten S0,,
02 und N2.

Die MeBebenen o« und w Tiegen am Ein- und Austritt der eigentlichen MeB-
strecke der 503-Spa1tung.

S0, 0, und N,-Bilanz an der MeBebene ’

Die in das Reaktionsrohr eintretenden Molenstrome werden mit kalibrierten Ge-
raten (wie in 4.3.4 beschrieben) bestimmt und haben die Werte:

50,: nso2
4
02 : nO
N ffz
2 N,

§g3, 502, O2 und N2-Bi1anz zwischen MeBebene “ und MeBebene «

?er Molenbruch von SO2 an der MeBebene « (bestimmt gem#B der Darstellungen
in 4,3,5) Glg. 18a ist:

"G, S0
n

2«
GAG (19)

Y

. V4 I .
Zwischen der MeBebene “ und @ Tiuft die Reaktion nach der Bruttogleichung

Damit gilt flr die Bilanz der einzelnen Molenstrome an der MeBebene « :
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_h3b2-¢802u4h3b2+héz+hﬂﬂ

SO,: N = 2

’ 2030 1-05-¥s0,, (#o2)
S0..: : et thz"p502u'(h§bz+hd2+nﬂz)

2’ NS00~ MS02 - 1-05-Vgg (20b)

' 2

0,: . _.,  hsp,~¥s0g. (NS, + R +ﬁNzl

2 N0 = N0y == Z-ngn 2 (20c)
N,: Mg = th (20d)

S0,, SO,, 0, und N,-Bilanz zwischen MeBebene / und MeBebene w

Fiir die Bilanzierung zwischen Ebene /und w gilt d&hnlich der Bilanzierung zwi-
schen ” und « fir ¥go, und den Einzelstrdmen an der Mefebenew:
2w

"AG,S0
wSO - ___.’__g._“i 21
2w nGAGw (21)
he. = {ncp,+ng,*+ AN,
503:  figpy,~© NS02 1¢%%2w¢(n0502+ 0z" "No- (22a)
Vi 'Y S020
. S0y Ws0y, (hS0zt 07+ !
S0y NS02,="S02~ 1-05 W50, (22b)
0. A =hl - r"S'Oz"q’SOzm'("S(Jz‘“"O?mNZ) (22¢)
2 O~ 02 2-¥30,,,
Ny: N2 =N (22d)

Reaktionsgeschwindigkeit RSO§—

Unter Benutzung der Molenstrtme, wie sie die Systembilanzierung Glg. 19, 2o0a-d,
21 und 22a-d wiedergeben, ist die auf das Reaktionsvolumen Vo bezogene Reaktions

geschwindigkeit:
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n -f
Rsg - SO i}uR SO3u (23a)

oder

Reg. = 1 | P02 ~¥s04 IS0 N ) _ 'S0,7¥50,, (NS0 s*, ) | (230)
3
VR 1-05-¥50,, 1-05-Ysg,,

Mittlere Reaktionstemperatur

Die Reaktionstemperatur ist bestimmt durch die Einzelwerte T, , T, und
TKat'

Da durch die Feinregelung mit den Segmentheizungen die Katalysatortemperatur
so geregelt wird, daB die gegenseitigen Abweichungen zwischen T, , T, und

TKat immer kieiner als die mdglichen MeRfehler der Thermoelemente sind, wird
hier fir die mittlere Reaktionstemperatur arithmetisch gemittelt:

Ta + 2 TKat + Ty,

T= 7 (24)

Mittlere Konzentrationen €en 5 Cen » Ch s ©

S05* =505 05—
Auch fiir die Gaszusammensetzung wird der lineare Mittelwert zwischen Ein- und
Austrittskonzentration an der Katalysatorschicht verwendet. Die mittlere

Konzentration dient zur Charakterisierung des Arbeitspunktes.

Es gilt fur die Gase i = 303, 802, 02, NZ'

o

_1
G =7 (6 ety y,)

Mit Verwendung der allgemeinen Gasgleichung lautet die obige Gleichung:

E“‘-j- phx +Pim
"2 R« RTw
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Mit p; = ¥, - pges und T *Ty = Tw wie es bei allen gemessenen
Punkten angesetzt werden kann, ist die mittlere Konzentration der Gase im

Reaktionsvolumen:

P
(= Wi+ i)

(@]}

Fir die einzelnen Gase gilt:

S0,: E503="2i—?§fs-''(“"5030(““’503&
S0, Gs0,= P?;? (q’SOzu q’SOzw
0,: 0, = ;ges Wy, * LPOZw
N,: ch ZPREST ‘PNM WNzw

(25a)

(25b)

(25¢)

(25d)

Yen» Ypa und 1VN lassen sich mit den Gleichungen 2oa-d und 22a-d
S04 0,

2
nach der Gleichung

Yiz ————
' L (/)
1=503,50,.02N2
berechnen.

Die Reaktionsgeschwindigkeit R¢y —errechnet sich nach der Gleichung 23a

3

_’l . i
R0 "S03 TS0
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und ﬁSO erhdlt man dabei nach den Glg. 20a und 22a.

n
S0 3w

3

Aus der Beziehung (23a) folgt fiir den relativen Gesamtfehler:

IAR503|' |AVR

+| AhSO3w
| Rsoy | [ VR

| 1503~ S 030

| Angps,
ln503u NS03y

Die Unsicherheiten bei der Reaktionsvolumenbestimmung (AusTitern) betragen:
+ 2,0 %.

Die Unsicherheiten bei den Molenstromen nSO und nSO bewirken einen
relativen Fehler auf die Reakt1onsgeschw1nd18ke1t von Jg 12 %.

Dieser Fehler stellt sich wie folgt zusammen:

Mit Bezug auf Gleichung 17 und 18a gilt fir die relativen Fehler am Ein-
und Austritt des Reaktionsvolumens MVSOZ/VSOZ)oc und (4 ?71/502/ Yo )

2950, | | M50, |AT
| ¥so, | | MGso, ] | T |

+

P | [ Vag

Unsicherheiten bei der SOZ-Best1mmung +2,5%

Unsicherheiten bei der Temperaturbest1mmung + 0,4 C->-9~Ai--Jz 2to0,1 %

373 °¢
der Druck-Messung + 1 mbar €%0,1 %

der Vo1umenbest1mmung_i 0,2 %

Unsicherheiten bej
Unsicherheiten beij

Damit ist der Gesamtfehler der Mo]enbruchbestimmung von 4 Y%,
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0
Der Ausdruck . 3 f gzw. “" kann nur ndherungsweise bestimmt werden:
S03 5~ "S05 |
Bei den durchgefiihrten Experimenten ist der Gesamtmolenstrom durch jeden
. , L ’ G
Querschnitt des Reaktorrohres n &~ N + hy + N %
ges 302 O2 N2

4 mol + 4 mol + 8 mol _, 16 mol

h h h- ~ h

Bei allen MeBpunkten &ndert sich der Molenbruch zwischen Eintritt und Austritt

der Reaktionszone um 4 v - >0,1. Damit gilt:
¥ s0, 50, V50,

IAﬁSOBabzw.w ~|Ah503rxbzw.w | | AhSO3ubmw |

~
~ l

lh303a_h503w' ~|h995-'(\p502u-¢502u) | l Ages. 0/

durch Einsetzen von hSO x Mg x hSO -% Nges

und mit dem
02 o . .
relativen Fehler der chémischen ﬁaBana]ysé 331 der Bestimmung von

An
303 )
~0,05 ergibt sich der Fehler fiir
"s0,
An |
SO
50,4 S0, w‘

Der Gesamtfehler bei der Reaktionsgeschwindigkeitsbestimmung ist damit nach
AR
S04

R
503

Glg. 26 auf £26 % geschatzt.
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5. Beschreibung der MePergebnisse

Die gewonnenen MeBergebnisse werden im folgenden dargestellt. Dabei wird
in besonderem MaPe darauf geachtet, daB die Versuchsparameter in den Gren-
zen variieren, wie sie von den Kreisprozessen (Abschn. 2.2) gegeben sind.

Im Hinblick auf die Reaktorberechnung,wo die Reaktionsgeschwindigkeiten
bei verschiedenen Vorreaktionsgrade bendtigt werden, sind bei den durchge-
flihrten Experimenten die Eingangsbedingungen fiir den Spaltungsreaktor ent-
sprechend variiert worden. Es sind relative 503—Umsétze am Reaktorein-
gang 3503 zwischen q und 0,6 gewahlt worden.

Auch sind die Umsatzgrade am Reaktoraustritt weit vom thermodynamisch mégli-
chen Gleichgewichtsumsatz des SO3 entfernt. Alle in den nachfolgenden Dar-

stellungen erreichten relativen Umsdtze am Austritt des Reaktionsvolu-

1 < .
mens sind Z§o3w 0,85 %55 | Gleichgewicht®
Sie haben damit“mindestens 15 %-Rbstand zum chemischen Gleichgewicht bei der

Jeweiligen Temperatur und dem jeweiligen Druck.

Insgesamt ist also die Reaktionsgeschwindigkeit in hinrejchendem Abstand
vom Gleichgewicht untersucht worden.

Die verallgemeinerte Form des Exponentialansatzes (G1g. 3) fir die Wieder-
gabe der Kinetik der Bruttoreaktion SO3 = SO2 + 1/2 O2 lautet:

E n
_ -7 _"'S03 Nsp, No,
Rs03=koo - @ RT - cq5:”t5g, o, | (27)

In dieser Form gibt der Ansatz die Abhdngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit
von der Temperatur und den Gaskonzentrationen wieder. Bei den gewahlten Ver-
suchsbedingungen kann der Einflug der Rickreaktion vernachlassigt werden.

Jeweils drei ausgewdhlte MeBreihen bei den Temperaturen 850, 900 und 950 °C

und j?wei1s konstanter SO3-Konzentration sollen den EinfluB von SO. und 0
auf die Reaktionsgeschwindigkeit verdeutlichen, ’ ‘
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Der EinfluB von SO,

Bild 24 zeigt die Reaktionsgeschwindigkeit RSO ausgewdhlter MeBpunkte als
Funktion des Konzentrationsverhdltnisses ESO /%SO . Parameter sind die Tem-
peraturen, 503- und 02-Konzentrationen. In d%eser3Darste11ung wurde die Re-
aktionsgeschwindigkeit S0 uber Verhdltnisse ESO /ESO zwischen 0,1 und
6,8 aufgetragen. Man sieht,3daB im 1nteressierende% Bergich kein bedeutender
SOZ-Einf]uB auf die Reaktionsgeschwindigkeit vorhanden ist.

Der EinfluB von 02

In gleicher Weise wie der SOZ-Einf1uB wird auch der 02-E1nf1uB untersucht.

Bild 25 zeigt drei ausgewdhlte MeBreihen, in denen jeweils T, ESO und ESO
" . . 3 2
konstant gehalten und o variiert wird.

Hier ist R liber € /62 aufgetragen, wobei ¢, /C im Bereich 0,7 bis
SO3 0, ~S0 02 SO

6,9 liegt. Aus der Da@ste]%ung ist erkennbar, daB"das érodukt 02 besonders

bei kleineren 503—Konzentrationen und damit bei kleineren Reaktionsgeschwin-

digkeiten schwach inhibitorisch wirkt (d.h. mit steigender 02—Konzentration

verringert sich die Reaktionsgeschwindigkeit, bei sonst konstanten Bedingun-
gen).

Da der Einfluf der SOB-Konzentration und der Temperatur auf die Reaktions-
geschwindigkeit erheblich hiher ist als der, der 502- und 02—Konzentration
(siehe hierzu auch die nachfolgenden Ausfiihrungen) wird fir die Bereiche

E /C : = 031 - 6,8
302 503
und &, /C = 0,7 - 6,9
02 503
der SO2 und 02—E1nf1uB auf die Reaktionsgeschwindigkeit dieser Reaktion ver-
n

. n
nachlassigtl). Durch Zusammenfassen der Faktoren k ., c33; und CO? zu k
lautet die obige Glg. (27):

%% 0m

- Ehom Nhom
Rs03=Koonen * @ R-T €503

(28a)

I)Es ist hier verallgemeinerd zu bemerken, daf nicht nur im vorgeschlagenen
Reaktionsgeschwindigkeits-Ansatz der Einfluf von S0, und 0, zu vernacb1assi-
gen sind, sondern in jedem anderen Reaktionsgeschwindigkeits-Ansatz die
obige Reaktion in ' den angegebenen Konzentrationsbereichen nur eine Funktion
der Temperatur und der 503—Konzentration sein kann.
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oder in logarithmierter Form

Ehom 1

ln RSO3:ln K()Ohom'-‘_Rw—'"'-"—"""".“'IOIH".rl[:so3 (28b)

Die doppeltlogarithmische Darstellung von RSO uber c503 bei den Temperaturen
T = 750, 800, 850, 900 und 950 OC zeigt Bild 26.

Das SteigungsmaB der Kurven einer jeweiligen Temperatur in dieser Darstel-
lung, ist die Reaktionsordnung Mhom'*

Die gemittelte Reaktionsordnung fir den Temperaturbereich 750 - 850 oc ist
aus Bild 27 zu ersehen und betrdgt

nhom = 0,45

Der Hdufigkeitsfaktor k00 und die Aktivierungsenergie E lassen sich

h hom
bestimmen, indem man Glg. 9% umstellt

Ehom 1
ln Rsoa-nhom An CSO3 =ln koohom——-—R——--.T-
und (In R -n . In cepn ) Uber 1/T auftrdgt (siehe Bild 28).

SO hom SO ———
Dabei ste]]% Ehom/R das SteiaungsmaB dar, wahrend der Schnittpunkt der Ge-
radenverldngerung mit der Ordinate bei 1/T = o (d.h. T = o0) das MaB fiir
die GroBe In k ist.

%Chom

Die Zahlenwerte sind:

fiir k
00,

0,55 1,65

3200 mol /s . m

om
fiir E

hom 95 kd/mol

Das Reaktionsgeschwindigkeitsgesetz der homogenen S0,-Spaltung fiir den unter-
suchten Bereich lautet somit:

- 95[kJImol] 1

- 105 : 0,45
Rs05=3200 Smf’m% =|-e 83%DImolK] T €50, (28¢)
Der Gultigkeitsbereich ist: £ = 750 - 950°C

Csp. = 052 - 105 mol/m’
Cen /C 3 1-1,2
= 0,01 - 1,
SO2 SO3
ch /C = 0,65-6,5
02 SO3 ’

Die Streubreite der MeBpunkte betrdgt + 11 %,
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Zur Untersuchung der heterogen-katalytischen Reaktion wurde ein handelsiib-
licher Katalysator ausgewdhlt.

Durch die Vorversuche wurde ein Katalysator der Firma Girdler Siidchemie mit
der Bezeichnung T  1/8-4104 als der giinstigste angesehen. Er zeichnete sich

insbesondere durch zeitlich unveranderte Aktivitdt aus.

Seine Beschaffenheit und Geometrie sind:

- Zusammensetzung: T1'02 auf A1203—Matr1x
- Form: Tabletten
- Durchmesser des Einzelkorns: 4,5 mm
- Lange des Einzelkorns: 5,0 mm
- Dichte des Einzelkorns: 1,48 g/cm3
- Spharizitat: 0,87
- Innere Oberfldche (nach BET): 130 m2/g
- Spez. Porenvolumen: 0,16 cm3/g
- mittlerer Porenradius: 680 A
- Durchmesser einer volumen-

gleichen Kugel: 5,3 mm

Die mit diesem Katalysator aufgebaute Schiittung hat die Eigenschaften:

- relatives Liickenvolumen (& ):

- Schiittungsdichte:

- Hydraulicher Liicken-
durchmesser

0,402
0,960 g/cm3

1,7 mm

Die Bereiche der untersuchten Versuchsparameter sind:

- Temperatur () 750 - 950 °C ;
- 503-K0nzentration (cSO ) ¢ 0,15 - 105 mo]/m3
- SOZ-Konzentration (CSO3) : 0,04 - 33 mo]/m3
- 02-Konzentration (g 2) 0,65 - 86 mol/m
~ - gltni ,08 - 1,74
csoz/c303 Verhdaltnis 0,0
_ i et 7 - 7,2
Cy /¢qq Verhdltnis 0,7
- GeSamtdruck 1 - 37 bar
- Re-Zahl 33 - 95
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Die MeBergebnisse der heterogen katalytischen Experimente werden in den be-
reits vorgestellten drei Ansdtzen dargestellt (Abschnitt 3.2).

a) Exponentialansatz: Dieser gibt die MeBergebnisse mit Unsicherheiten
(Fehlern) bis zu 63 % wieder. Dieser Ansatz wird
hier wegen seiner leichten mathematischen Handhabung
bei Oberschlagsberechnungen von Reaktoren verwendet.

b) Hinshelwood-Ansatz: Fiir den Vergleich der erzielten Versuchsergebnisse
mit Ergebnissen bei Verwendung anderer Katalysatoren
oder Daten anderer Autoren eignet sich dieser Ansatz.
Fiur Reaktorauslegungen bringt der Ansatz einen zu
hohen mathematischen Aufwand mit sich, so daB er fir
diesen Zweck kaum verwendet wird.

c) Porenmodell : Dieses Modell beriicksichtigt die Stromungs- und
Geometrieverhdltnisse der Schiittung und des Kata-
lysatorinneren. Trotz seiner schweren mathemati-
schen Handhabung bietet dieses Modell die Mgglich-
keit fiir die Auslegung von Reaktoren auch auBer-

halb des gemessenen Stromungs- und Geometriebe-
reiches. ‘

Rhnlich den Darstellungen der homogenen Reaktion lautet hier dér Exponential-
ansatz flr die Kinetik der heterogenen Reaktion:

_ EhE'l' nhef
RSO':!:'-kOOhef'e R-T €503 (29a)
und logarithmiert
In RS03=1n Koopet - Ehe-} +Dhet- 10 €5,
(29b)
Glg. 29b hat die Form einer linearen Gleichung, in der 1/T und 1n c die
freien Variablen sind. S03

b In Bild 29 sind fiir die Temperaturen 750, 800,850,
900 und 950 “C in doppeltlogarithmischer Auftragung 1n R liber 1n ¢ dar-
gestellt. SOS SO3
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Der Darstellung ist zu entnehmen, daB die MeBpunkte jeweils um den zu einer
Temperatur gehorenden Kurvenzug stark streuen. Teilweise sind Abweichungen
zwischen der gezeichneten Kurve und einzelner MePpunkten von 38 % (bezogen
auf den Kurvenwert) vorhanden. Diese Streuung ist darauf zuriickzufiihren, daB
die Reaktionsgeschwindigkeit an pordsen Katalysatoren neben der Konzentration
auch von den Stoffaustauschverhdlitnissen zwischen Gasstrom und aktiven Zentren
abhangt. GroBe Re-Zahlen begiinstigen den Stoffaustausch und bewirken damit
einen besseren Hin- und Riicktransport von Edukten und Produkten:zwischen Gas-
strom und Katalysatorkorn-Oberflache. Folglich ist eine befriedigende Erfas-
sung der heterogen-katalytischen Reaktion mit nur einem Exponentialansatz fiir
den gesamten Konzentrationsbereich nicht in befriedigendem MaRe moglich. Eine
andere, genauere Beschreibung ist moglich, wenn der Konzentrationsbereich in
Teilbereiche aufgegliedert wird, fiir die dann jeweils ein Ansatz gilt.

Unter Inkaufnahme aller Vor- und Nachteile wird hier der gesamte Bereich zu-
sammenhingend dargestellt. Die dadurch entstehenden Ungenauigkeiten (Fehler)
werden am Ende dieses Abschnittes und im Abschnitt liber die Auslegung von
Reaktoren mit Hilfe des Exponentialgesetzes (Anhang) diskutiert.

Bild 30 zeigt die iiber der Temperatur gemittelte Reaktionsordnung Net Ge-

funden wurde Net = 0,7.

Stellt man Glg. (29b) um,

Ehet . 1
In RSO3—nhet-ln tgo5=1n kOOhef""%e_"-'r"

so lassen sich k00 und Ehet aus der Darstellung (1n RSO3 -~ Npet in CSO3)

uber 1/T bestimmenbet

Bild 31 zeigt diese Auftragung. Auch hier zeigen die MeBpunkte konstanter
Temperaturen deutliche Streubreiten.

Der bei hohen Temperaturen abflachende Kurvenverlauf der mittleren Kurve
(strichpunktierte-Linie) und der der umhiillenden Kurven, ist charakteri-
stisch fiir Reaktionen an pordsen Katalysatoren, Auch hier wird unter Ver-
zicht auf Aufspaltung des Temperaturbereiches in Teilbereiche die Tempera-
turabhdngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit durch die GroBen koo und

. . het
Ehet zusammenhéangend fiir den Temperaturbereich wiedergegeben.
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Die Gerade mit dem Ordinatenschnittpunkt 1n k00 und der Steigung Ehet/R ist
so gelegt, daR die Temperaturen 8oo - 950 o stépﬁgr gewichtet werden, Dies
geschieht einerseits mit Riicksicht der groReren MeBfehler der MeRpunkte bei
750 °C gegeniiber denen der anderen Temp. und andererseits weil die 503-Spa1-
tung erst oberhalb 8oo OC nennenswerte relative Umsdtze fiir technische Zwecke
Tiefert und somit in diesem Bereich genauer berechenbar sein sollte.

Die entsprechende numerische Auswertung liefert die Werte:

k00 = 3750 mo]°’3/s . mo’9
het

Ehet = 75 kd/mol

Thet = 0,7

somit erhdlt man fiir das Reaktionsgeschwindigkeitsgesetz und den Reaktions-
bedingungen wie sie in 5.2 (Seite .41) formuliert sind:

_15[kJImol] A 07
RSO3=3750E@9_191].9 83%0Imd K T .0

S.m0,9 503 (29C)

Die Unsicherheiten bzw. die Fehlerbreiten bei den katalytische Reaktionsge-
schwindigkeiten betragen bis zu + 63 % bezogen auf den berechneten Wert. Die
tatsdchliche Reaktionsgeschwindigkeit diirfte somit einen Wert zwischen

0,37 + Rg und 1,63 - R haben. Die Konsequenz die fiir
. 3. herael : 03 perechne
die Reaktora Sfeﬁ g zu ziehen ist; R1F8 N &nhaﬁg verdeutlicht.

Dieser Ansatz wird in der Literatur hdufig wegen seiner guten Wiedergabe von

Kinetik-MeBergebnissen benutzt, um MeBergebnisse verschiedener Experimente
miteinander zu vergleichen.

Der Wiederg?befeh1er ist dabei je nach Ansatzwahl innerhalb der Hougen-Watson-
G]eichungen‘)

! i.a. in der gleichen GroBe wie der MeBfehler des Experimentes

Dhou

ougen + Watson haben fiir eine Reihe von Reaktionen, Gleichungen fiir den
Hinshelwood-Ansatz aufgestellt (siehe hierzu auch '/50/).
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Bezogen auf die 803-Spa]tung lautet der Hinshelwood-Ansatz

R, = SHIlT) €50, (1-C5g, Ve, Ieggy Ke )
S03©

2
(1+050;5 - €505 +050, *C50,*%0, VEQ, )

Bei einer gegebenen Temperatur (T) Tassen sich die Parameter k(T), &

S0,°
o 50 und o

0 mit Hilfe einer Regressionsanalyse bestimmen. Dabei 3
werden die Parameter so optimiert, daB die Summe des Abstandsquadrates zwi-
schen Mefpunkt und berechneten Punkt ein Minimum wird.

min! N ki (T)-c50311-50,i-Veg,j Tes0s KO

F(k(T):0en. ;%en. %) = L |Rgg 7
S03 **'S02 702 j=1 3] (1+[XSOB~C503J'+0(502'c502j+u02"/E—OZJ)

j = laufende MeBreihennumme:

Die Ergebnisse fiir die Temperaturen 750, 800, 850, 900 und 950 % zeigen,
daB k(T) stark temperaturabhdngig ist; die Absorptionskonstanten x

S0,
06502 und “02 sind quasi temperaturunabhdngig und haben die Zahlen- 3
werte?
« = 0,05 n’ (31a)
so;, 7 ﬁfaéT
gy, = 001y (31b)
« = 5,1 _EEKE (31c)
0, - 77 mol

Hi
_EHI
— . T
ki (T) =Koy, - @ R
EHi 1
bzw. lnky;i(T) =In kooHi-—F-g_L'—:r—

mit Glg. (30), (3la), (31b) und (3lc) ist ]nkHi(T):
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2
Rgp; - (1+%s05 *€503*%50, " €50,*%0, V€0, !
¢505" (1-Cs0, Vg, /Cs05°Ke )

In kp;(T)=1n

Die Auftragung von ]nkHi(T) tber 1/T liefert fir kooHi und EHi die Zahlen-
werte (siehe hierzu Bild 32)

5 -1
k 7,8 ¢+ 1lo” s
00y

n

E 105 kd/mol

Hi

Gegeniiber dem Exponentialansatz zeigt der Hinshelwood-Ansatz eine bedeutend
geringere Streuung zwischen Ansatz und MeBpunkten.

Sie betrdgt + 9 %. Die geringe Streuung kann auf die Beriicksichtigung der
Sorptionsmechanismen am Katalysator und auf die Einflihrung des chemischen
Potentials in Form einer "Approach-Funktion" (dritter Term des Zdghler von
Glg. 30) begriindet werden.

In enger Anlehnung an den Ausfiihrungen von Satterfield /54/ und mit den auf
die 503-Spa1tung zugeschnittenen Gleichungen (Abschn. 3.2.3), werden hier
die MeBergebnisse der heterogenen Reaktion mit dem Porenmodell beschrieben,
Die Ausgangsgleichung ist Glg (6) und lautet in etwas modifizierter Form:

EPor
R - — NPor
S03 K ogp,. - R'T‘CSO a (32a)
H-E)'T] Por 3i
Die die Kinetik beschreibenden GroBen in dieser Gleichung sind k00 R EPor
und Npops Sie sollen zahlenmdRig bestimmt werden. ¢ , ©s0..., _und »;ogind

GroBen, die die Geometrie-, Stoffaustausch- und Strbmungsvefhé]tnisse am je-
weiligen MeBpunkt wiedergeben,

Bei Kenntnis von ¢ , Csp 0 und »n erfolgt die Bestimmung von k00 s EPor
und Npor nach den bekannt%n Methoden: Por
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Die logarithmierte Glg. 32a lautet:

EPor 1
oy =(n koopor--—R—.T-c—nPor'ln €S03,0 (32b)

Durch Auftragen von 1In (RSO /(1-€) - »n ) Uber In €s50.,0 bei T = konst er-
halt man die Reaktionsordnu%g Npop 2US der Steigung.

Beim Auftragen von (1In (RSo /(1-€) -n) - Noop * 1N €s50.,0 tiber 1/T er-

halt man im Schnittpunkt der Geraden mit der Ordinatenachée den Zahlenwert

fir Tn k ; das Steigungsmal dieser Geraden ist E,  /R.

ooPor Por

Zunachst miissen jedoch die Gropen € , Cs0..0 und n bekannt sein, damit
die obigen Darstellungen ermoglicht werden?

_€ 5 das relative Liickenvolumen der Schiittung hat bei allen durchgefiihrten
MeBreihen den Wert von o0,402.

die SOs-Konzentration an der duBeren Katalysatoroberflache kann
nach Einsetzen der Gleichungen (8), (9) und (11) in (7) berechnet
werden.

s0.,,0°

Rggy VK €-Re03°9
(1-€)-Ok w-(@503;plePg)2,3-0,357

€503;0 = ¢503;G -

Die StoffgroRen 5050 PG® V]’G und Re werden iiber ein Rechenprogramm fiir den
Jjeweiligen MeBpunkt“berechnet.

n_; der Porennutzungsgrad ist die wohl am schwersten zugédngliche Grofe.
Er ist abhingig vom Thiele Modul QK und Ny Der Thiele-Modul ﬁK selbst
wiederum ist von den zunichst unbekannten Reaktionsgridfen kPor(T) und
Npop und vom effektiven Diffusionskoeffizienten fur SO3 in den Kataly-
satorporenﬁ)so Joff abhingigs; wobei&Dsoyeff gemiB Glg. (12) und (16)
berechenbar ist.

Es bestehen im wesentlichen zwei Moglichkeiten um # durch Iteration zu be-

stimmen. Die eine besteht darin, daf man fir # einen geschdtzten Zahlenwert

einsetzt und dann nach Gleichung (32b) die GroBen kp . .(T)s Epg, und npyy. be-
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rechnet. AnschlieBend berechnet man mit diesen Werten den Thielemodul QK
und bestimmt damit # aus dem Bild 8. Erreicht die Differenz zwischen

dem jeweils geschdtzten und berechneten Porennutzungsgrad einen festge-
legten minimalen Wert, so wird die Iteration abgebrochen. Der zuletzt be-
rechnete Wert ist der gesuchte Porennutzungsgrad # . Eine andere Mdglich-
keit besteht darin, Schdtzwerte fiir kPor(T) und Npor einzusetzen und ﬁK ge-
maB Glg. (13) fiir den jeweiligen MeBpunkt zu berechnen.

NPor
oy = dk kaO"(T)'CSO-;;;O
K727 Doyt

Mit diesem ¢K und der angenommenen Reaktionsordnung Nporp ist n gemdB G1g. 14
oder Bild 8 bestimmbar,

Die Bestimmung von kPor(T) und Npop NMach der oben beschriebenen Methode
(G1g. 32a und 32b) gibt die Moglichkeit des Vergleiches mit dem geschdtzten
kPor(T)’ por

Diese Berechnungen werden mit Hilfe eines Rechenprogramms durchgefiihrt.

Die Ergebnisse dieser Berechnungen sind in den Bildern 33, 34 und 35 wie-
dergegeben.

Bild 33 zeigt in doppeltlogarithmischer Darstellung die Abhdngigkeit von

ln(RSO /n - (1-¢€)) von 1In ©s0..,0° Parameter ist hierbei die Temperatur. Das
Steiguﬁgsmaﬁ der Kurven entspright der Reaktionsordnung Npor
Die lber alle Temperaturen (750 - 950 OC) gemittelte Reaktionsordnung Npor

ist aus Bild 34 zu ersehen. Der arithmetische Mittelwert fiir Npoy Tiegt
bei 0,57.

In Bi]é 35 ist (1In (RSO /(1-€) «») - Noor * In 0503,0) ber 1/T aufgetra-
gen. Diese Darstellung grgibt k und E__ .
°°por por

Die Zahlenwerte sind:

k00 = 5430 mo1°’43/s . ml’29
por

Epor = 80 kd/mol

npor = 0,57
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und das Geschwindigkeitsgesetz der 303-Spa1tung lautet:

_ 80lkJ/mol] 1

0,43 o 7
- mol V™ 83U TJimol.K] T 05
RSO3 =5430 .—-—s. m 129 g -] .CSOB;O (‘]-g)n

Die Streubreite der MeBpunkte um die Ausgleichsgraden dieses Reaktionsge~
schwindigkeitsgesetzes betrdgt + 12 4.

- s Be v o v e T o e ot i Do o e s Gt i e St o i T e e e S S O T e (P o P

Die in der Literatur dargestellte n reaktionskinetischen Erkenntnisse wurden
im Abschnitt 2.3 beschrieben. An dieser Stelle soll eine Gegeniiberstellung
der Literaturerkenntnisse mit denen der eigenen Untersuchungen gemacht wer-
den,

Brecher und Farbmann /40/ machten ihre Untersuchungen an einem nicht naher
beschriebenen Katalysator und nur in dem SOs-Konzentrationsbereich cSO3 =
0,4 - 0,6 mo]/m3. Sie machen die Annahme, daB die Reaktion erster Ordniing
ist und erhalten die Aktivierungsenergie von 51,75 kd/mol. Die eigenen kata-
lytischen Untersuchungen ergeben eine Aktivierungsenergie von 75 kd/mol.

Ein Vergleich dieser Zahlenwerte erscheint jedoch nicht sinnvoll, da die
Reaktionsordnungen und Hiufigkeitskonstanten sich erheblich unterschei@en.

In dem angegebenen Konzentrationsbereich sind allerdings die Reaktionsge~
schwindigkeiten von Brecher und Farbmann um ca. 25 % hcher als die Reaktions-
geschwindigkeiten, die mit dem in dieser Arbeit beschriebenen Katalysator

erzielt worden sind.

Die Untersuchungen von Flamm und v. Velzen /42/ waren vergleichender Art und
dienten zur Katalysatoroptimierung. Die Autoren machen keine Angaben lber die
Kinetik. Es ist daher kein Vergleich mit diesen MeBergebnissen moglich.

Auch Russel und Norman /45/ haben sich mit ihren Messungen iiberwiegend auf
Katalysatoroptimierungen konzentriert. Die von ihnen fiir einige MeBpunkte
gemachte n Angaben iiber die Kinetik zeigen jedoch eine schwichere katalytische

Aktivitdt des von ihnen gewdhlten Katalysators.

Berger /46/ macht keine vollstdndige Angabe Uber die gemessenen Reaktionsge-
schwindigkeitkeiten. Die Angaben uber die Aktivierungsenergie sind wegen
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der starken Druckabhangigkeit unsicher. Der verwendete Katalysator ist nicht
naher beschrieben. Aus diesen Griinden ist ein Kinetikvergleich dieser MeR-
ergebnisse nicht sinnvoll.
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6. Zusammenfassung

Die 303-Spa1tung (SO3=537502 +1/2 02) ist eine Schliisselreaktion aller
thermochemischen Kreisprozesse der Schwefelsdurefamilie. Die Reaktion ist
endotherm und bendtigt die molare Standard-Spaltungsenthalpie ASHJ =
98,952 kd/mol. Bei einem Druck p = 40 bar sind aus thermodynamischen Griin-
den erst oberhalb 750 °C nennenswerte Umsatze moglich.

Die aus der Literatur bekannt gewordenen Kinetik-MeBergebnisse und Berech-
nungsverfahren lassen eine Reaktorauslegung fiir hdhere Temperaturen und
Driicke nicht zu.

Mit der vorliegenden Arbeit wurden Grundlagen fiir die Auslegung von chemi-
schen Reaktoren zur SOB—Spaltung bei Driicken bis 4o bar und Temperaturen
bis 950 °C erarbeitet.

Mittels zweier Versuchseinrichtungen, einer Niederdruckapparatur fir 1,5 bar
und einer Hochdruckapparatur fiir 40 bar, wurden Reaktionsgeschwindigkeiten
bei homogener und heterogen-katalytischer Reaktionsfiihrung gemessen.

Die Experimente und ihre Darstellungen waren darauf ausgerichtet, Berech-
nungsgrundlagen flr die technische Anwendung der Reaktion zu liefern.

Die homogene Reaktionsfiihrung hat den Charakter der Grundlagenforschung und
dient so als Referenz fiir die katalytische Aktivitdt von Katalysatoren.

Die heterogene Reaktionsfiihrung beschreibt die katalytische Aktivitdt eines
kommerziellen Katalysators. Es war nicht Ziel dieser Arbeit einen optimalen

Katalysator zu entwickeln.

Die Kinetik der homogenen Reaktion kann mit einem Exponentialansatz hinrei-
chend beschrieben werden. Die Streubreite der MeBpunkte relativ zu den Aus-

gleichsgeraden betrdgt + 11 %.

Die heterogen-katalytische Reaktion der 503~Spa1tung zeigt die charakteri-
stische Abhingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von den Stromungs- und
Stoffaustauschverhiltnissen. In Hinblick auf die mathematische Handhabung
des Reaktionsgeschwindigkeitsgesetzes, wurden zur Darstellung der heterogen-
katalytischen Reaktion drei verschiedene Ansdtze gewdhlt.
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Der Exponentialansatz ermoglicht eine mathematisch leicht zu handhabende
Wiedergabe der MeBergebnisse. Bei einem relativen Meffehler der Reaktions-
geschwindigkeit von maximal + 26 % und der Streubreite der MeBwerte zu den
Ausgleichsgeraden von etwa + 37 % bewirkt jedoch im ungiinstigsten Falle eine
relative Ungenauigkeit von etwa + 63 %.

Beim Hinshelwoodansatz ist die Streubreite um das angesetzte Reaktionsge-
schwindigkeitsgesetz kleiner als + 9 %. Damit bietet dieser Ansatz gute

Vergleichsmdglichkeiten zwischen den vorliegenden und zukiinftigen Messungen
lber diese Reaktion.

Das Porenmodell ermogliicht mit weniger als + 12 % Streubreite der Mefpunkte um
die Ausgleichsgeraden eine fir kinetische Messungen gute Wiedergabe der
MeRBwerte. Weiterhin bietet das Modell Beurteilungs- und Berechnungsmdglich-

keiten lber die Reaktion auch bei verdnderten Stromungs- und Stoffaustausch-
verhaltnissen.

In der Literatur wird die 503-Spa1tung mit vereinfachten Kinetikansdtzen

fur einen engen Konzentrationsbereich beschrieben. Ein Teil dieser Arbeiten
erstreckt sich auf vergleichende Messungen an Katalysatoren und Katalysator-
auswahl,

Ein Vergleich der Literaturangaben mit den‘Ergebnissen der vorliegenden Ar-
beit wird aus diesen Griinden erschwert.

Im angefiigten Anhang werden die Berechnungsgrundlagen fiir die Auslegung von
303-Spa1tungsreaktoren beschrieben.
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ANHANG: Auslegung von Songpa1tungsreaktoren aufgrund gewonnener Erkenntnisse

Mit den gewonnenen MeBergebnissen iber die SO3—Spa1tung ist es moglich, Reak-
toren fir die 503—Spa1tung zu berechnen und auszulegen.

Die drei moglichen Aufgabenstellungen, die bei Reaktorberechnungen gegeben
werden, sind:

a) Bestimmung des bendtigten Reaktionsvolumens bei Vorgabe von
Reaktorleistung und Umsatzgrad, oder

b)  Bestimmung von Reaktorleistung bei Vorgabe von Reaktorvolumen
und Umsatzgrad, oder

c) Bestimmung des erzielbaren Umsatzgrades bei Vorgabe von Reaktor-
leistung und Reaktionsvolumen

Im Folgenden wird die Handhabung der gefundenen Reaktionsgeschwindigkeits-
gesetze am Beispiel der Reaktorvolumenberechnung (Punkt a) gezeigt.

Bei der Aufgabenstellung gemdB Punkt b) und c) sind die gleichen Grundglei-
chungen in etwas modifizierter Form anzuwenden.

Die Reaktorvolumenberechnung erfolgt hier fiir differentielle Elemente [)VR,
flr die isothermen Verhdltnisse angenommen werden konnen (T = konst oder
quasi konst). Das Gesamtvolumen eines realen Reaktors mit den Temperaturab-
schnitten i = 1 - Nland den Temperaturen Ti muB dann aus der Summe aller
differentiellen Elementen AVRi errechnet werden.

Im Folgenden wird die Volumenberechnung fir ein solches Volumenelement AVR,
der konstanten Temperatur T, mit Hilfe der in Abschnitt 5 vorgestellten Ki-
netik-Ansitze durchgefiihnrt. Aus Griinden der besseren Handhabung erfolgen
alle Angaben iiber Stoffstrome als Molenstrome.

Bei der Reaktorberechnung ist zundchst, wie in Punkt a) gefordert wird, die
Reaktorleistung im Volumenelement AVR und der Umsatzgrad festzulegen.
Dieses erfordert folgende Angaben:

1) Temperatur im Volumenelement AVR (T = konst)

2) Reaktionsdruck (p)

3) Molenstrdme der einzelnen Reaktanten am Reaktor-Eintritt
ﬁ L h [ h )
(50, o> M50, o,* "0,

5Im allgemeinen hat N bei technischen Reaktoren den Wert N = 2 ...
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4) Den relativen Umsatzgrad KSO am Ausgang von AVR; dieser
w
gibt an, wie weit die Reaktion3am Austritt von AVR fortgeschrit-

ten sein soll und muB stets kleiner als gSO ge-
" 3Gleichgewicht
wah1t werden.

Das nachfolgende Bild zeigt schematisch den Verlauf der Stoffstrome im dif-
ferentiellen Reaktorvolumen AV,.

R
Nso3, r.]SDBZ*dz
Nso, M50 7042
n Ng
gL Lzvdz geforderte
Eingesetzte Ausgangsi—
Molenstrome === l"— Molenstrome
- | - . . _ .
Nsoq o | ? - Nsoy , *Nsoy 5 DNsoy
, , . y .
5024 oy \ 507 4 *Ms0,* £ Moy
‘ A\ : . P 1 .
oy o > Moy “Noyq* 78 Ns0,
Rso,-dVr

‘ gSUg N T=Konst.

Il ‘ gs032+dz'

igSDBZ

> 503 | ! |
|

— ]

Die weitere Vorgehensweise bei der Volumenberechnung dist:

o~

Bestimmung der relativen Umsatzgrade TSOS und ?SO
«

tsgase (

3Gleichgewicht

Besti i r
mmung der Zusammensetzung der Austrit "503 w’ n502 s
(73]

hy )
02¢u
Aufstelien der Vo]umen-Bestimmungsg]eichung

Fins?tzen der drei verschiedenen Reaktionsgeschwi ndigkeitsgesetze
in die Vo]umen-Bestimmungsg]eichung
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I) Bestimmung von %o und ZSO 1)
3% 3 Gl
Der relative Umsatz @éo ist hier definiert als:
3
der als 502 vorliegende Molenstrom
?so N

3 Molenstrom aller schwefelhaltigen Elemente (SO3 und 502)

Fir § gilt nach dieser Definition:
505 4

i h50251
NS034*"SO24

gSOBu =

Die Summe aus 503- und SOZ—Mo]enstrom am Reaktoreintritt ist identisch mit
der Summe aller Molenstrome schwefelhaltiger Gase an einer beliebigen axialen
Position des Reaktors, da Schwefel in allen auftretenden Verbindungen ein-
atomig vorliegt.

An der Stelle z im Reaktionsrohr ist daher

hsg +Ah503z _ thZu’f(f‘SOaa“f‘S_QzL) (A1)

4 = . .
ek NS03*MS02« - NS03y *NSO24

4 hSO ist die Molenstromanderung von 803 zwischen o« und zZ .
3z

T S0 ,der relative Umsatz beim thermodynamischen Gleichgewicht, 18Rt
sich %ig]Hilfe der nachfolgenden Bilanzierung bestimmen.

1)Die Berechnung des relativen Gleichgewichtsumsatzes ?SO. dient zur

Oberpriifung des durch die Aufgabenstellung gegebenen re]atfvga Umsatzes
. Es muR fiir die obere Grenze des Integrales in der Reaktorvolumen-

!
S03 61

g‘SO w ¢
Gleicﬁung (A3 ) gelten géoscu
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eingesetzte Gleichgewichts-
Molenstrome Zusammensetzung
: n n - An
>3 03 « 03 7 503 g
S0,: fiso fisp, * Ahsg
2 2 o 2 « 3 Gl
0,: o Ny, %"”‘so
2 2 « 2 o 3 G
Summe: hSO + ﬁSO + FIO + %—AY"ISO
3o 2 u 2 & 3 G
A Neg und damit gSO ~ kann man bei bekannter Gleichgewichtskonstante -
Kp:wiesfg?gt berechnen: 3 61
| ' ) - N L AT L '
KP(T)= PSOZ POZ - (nSOZu+AnSO3GL) ‘E]OZD(+ 2 AnSOBGL {PgeS.
. - . ) " v " .1_ . T
P05 (hsg, ~ANs03q.) V1503415020 N0 T M50 6,

Die jeweiligen Partialdriicke Psg. > pSOI’ Py sind in dieser Gleichung durch

die Produkte aus Gesamtdruck (pggs) una Molgnerche (hi / Z.ni) ersetzt wor-

den.

Aus der obigen Gleichung ist zlﬁsos numerisch berechenbar. Bei bekannten

4 fgy = F(Kp(T)s heq 5 Deq S G1 it fi
S0 g1 (Kp(T) S05 ¢ * 50, ) gilt fir &%

s N .
o Oy g 0361

85056, =—S02a* 1503
n503u+n302a

Die Gleichgewichtskonstante Kp(T)

ist z.B. nach Knacke u. Barin /47/ bere-
chenbar,

IT) Die Molenstrome am Austritt des Volumenelementes AV (n n n
R S034° 780, w* "0y w

Die Stoffbilanz fiir S und 0 Tiefert fijr die Mole

nstrome am Austritt des dif-
ferentiellen Volumens A VR: ' )
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033 1503, A505," (1503, 5024 (3503 4501l
02t 07,7 15055 * 15034 * 15024 15503055034

05 hO 2w |;]0201 +0,5: (h503u+ hSOZu) .(;'503“-;503“)

IIT) Die Grundgleichung fiir die Reaktorvolumen-Berechnung ( V)

(A

Bezugnehmend auf das oben dargestellte Schema gilt fiir den SO3-Umsatz im
Volumenelement AVR:

Konvektiv aus den] Konvektiv in das durch die Reaktion
Volumenelemnt , Volumenelement _ im Volumenelement N
transportienter transportienter ~  |umgesetzter
Molenstrom S04 MoTenstrom S04 MoTenstrom S0,

; - =R . dV

NSQ03z.az "S03z 7 "S03™ " 'R (A2a)

oder
digo, =Rso3 “AVR (A2b)

Differentiert man Gleichung Al nach d nSO3’ so erhdlt man:

a1 _-dns0s

Setzt man diesen Ausdruck in die Gleichung (A2b)ein, dann erhd1t man die

Gleichung

(N5034* NS0, ~98503=Rs03 dVR

Durch Integration erhdlt man schlieBlich die Grundgleichung fiir die Reaktor-

volumen-Berechnung

;503(» d¢
. . S03 A3
AVR =(nso3u*’n502rx)'/ Rs0 3 (A3)

Z’SOBO(
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An dieser Stelle soll der EinfluB von Reaktionsgeschwindigkeits-Unsicher-
heiten, Rgy - (1 + F) auf die Volumen-Bestimmung kritisch betrachtet wer-

den. 3

Die Unsicherheit F geht in die Volumen-Berechnung als konstanter Faktor
1/(1 + F) in das Integral der Glg.A3 ein.

. . §SO3U 1 1 d
AVR =(n303a * nSOZu)'gf (1 F) . RSO3 ' ;SO 3
- 3ut

Zieht man diesen Faktor vor das Integral, so ergeben sich zwei Extremwerte
flir die Volumen-Berechnung.

Der eine ist
N R
AVRmm.‘(1+F) AVR (Ada)

und der andere
1
MVRmax. =777 AVR (Ab)

Diese Extremwerte sind von besonderer praktischer Bedeutung.

4 VRmin gibt an, welches minimale Volumen fir die geforderte Arbeitsbedin-

gungen erforderlich ist. Damit ist die Mindestgrofe und -baukosten fiir einen
Spaltungsreaktor kalkulierbar.

il VRmax gibt an, welches maximale Volumen erforderlich wird, um mit Sicher-

heit die geforderte Reaktionsleistung, wie sie durch die Aufgabenstellung
gegeben ist, zu erzielen.

IV) Volumenberechnung mit Hilfe des Exponentialansatzes

In der Volumen-Bestimmungsgieichung (A3) wird als Reaktionsgeschwindig-

keit das Exponentialgesetz (G1g. 28¢c oder 29¢) eingesetzt.

E

RS04 =K00'e- RT egp

50, (A5)
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Die SO;-Konzentration ist in Strdmungsrichtung von dem Fortschritt der Re-
aktion abhangig.

€505= 1508 - 1503w~ 50361502004 8505-65030)
Vv V(X°(1+0,5-(§503-§503a)) (A6)

(Der Klammerausdruck des Nenners driickt
die Volumendnderung durch die Reaktion
aus;

der Klammerausdruck des Zdhlers die 505~
Konzentrationsénderung)

Das Ineinandersetzen von Gleichung A3, A5, und A6 ergibt folgenden

Ausdruck:

n

;Soau(EZSOBGL) 1+0,5'(§303 "ZSOBu) 'd;503

_ NS03* NS0z :
i / 1-(250 52503 “*hSOZu/ 1503,/

AVR TE n g
Koo® R'T *CSO3x SO3«

In dieser Glg. sind n , N und ¢ durch die Aufgabenstellung
g SO3 4 S0y o S03
gegeben.

Die Zahlenwerte fiir koo’ E und n sind aus 5.1 bzw. 5.2.1 bekannt.

Der Integralwert wird bei bekannten z R 350 und n zweckmapiger
03 o 3w

weise numerisch berechnet.

V)  Volumenberechnung mit Hilfe des Hinshelwoodansatzes

In der Volumen-Bestimmungsgleichung (A3)

lao%, 42503

AVR =(h503c(+ I‘]SOZm). R
Z’SOBot 503
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werden fiir RSO die Ergebnisse von 5.2.2 (Glg. 30) eingesetzt:

3
_Eni
" _ Koo' @ R-T -€505 -{cgQ, -Ven2 /€S0s-Ke)
SO3 ™

. Vo 1)2
(1+agp; L3250, C50,*%0, V<0,
Die 503, SO2 und 02—Konzentrationen sind von dem Fortschritt der Reaktion

wie folgt abhdngig:

o PS03y _ 1503 (5030* PS0z0! {8503 45034
S03™ 7 T Vi 11505+ (g, 2505, )

s, =302 - 15026150301 5021250325034
TV Ve (1405:350,- 2505, )

_Do, _Ppe* 05-(hsgy +sn, (2505 -2505,)
\7 V(X'(1+0,5 .(;SOB—Z’SOBu))

€0,

Direktes Einsetzen von ©s0..° 50 und o in das Reaktionsgeschwindigkeits-
gesetz und anschlieBend 1n3die Vglumenbegtimmungsg1e1chung ist aufwendig
und uniibersichtlich, Es empfiehlt sich das Integral numerisch, unter Ver-
wendung von Unterprogrammen fiir die Konzentrations-

und Reaktionsgeschwin-
digkeitsrechnung zy bestimmen.

VI) Die Vo]umenberechnung mit Hilfe des Porenmodells

Die Anwendung dieses Modells zur Reaktorvolumen-
eine mathematische Problematik, weil die Reakti
explizit berechnet werden kann.

Bestimmung verbirgt insofern
onsgeschwindigkeit RSO nicht
3

Es ist zweckmaBig, Reg. als Funktion von Z“SO nach den weiter unten be-

schriebenen Methoden vgrzunehmen, und anschliefend die Integration von 1/Rqq
tber c!ZSO3 numerisch durchzufiihren,
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Das Reaktionsgeschwindigkeitsgesetz (nach Glg. 6) lautet:

__EpPox_

N Por
RS03 =K ogpy * € R-T

°CSO3;0 '(1-5)-)'] (A7)

Gemd den Darstellungen des Abschnittes 3.2 und 5.2.3 (Glg. 6, 7, lo, 11,

12, 13, 14, 15, 16 und 32a), ist RSO eine Funktion von:
3

= f(k E

- s sN :0 ’v s € ’@ s sC ,R A8
3~ Yoop, > Por"por=0k- Yk 505,677 Ps0,,p6:%s0,Rs0,)  (A8)

Inpliziert ist RSO in der Berechnung von Cs0..0 gemdf Glg. 7 .
Fir die einzelnen arﬁﬁen der obigen G]eichung3(A7) bzw. (A8) gilt:

- koopor’ Epor und npor sind zahlenmdRig in Abschnitt 5.2.3 angegeben.
- £, 0K und VK werden durch die duBere Katalysatorgeometrie festge-
legt.

- B S0.,,PG und&DSOQ,eff werden nach den Glg. lo bzw. 12 und 16 be-
rechnet, Beide GroBen sind von der Gaszusammensetzung (cSO » Cgq >
2

. N 3
coz) und damit von ?503 abhangig.
- c istvon ¢ und R, selbst abhdngig (Glg. 7 und Glg. A6).
50,50 S04 S0,
7 ist bei Kenntnis von ko= Epor’ Mhor? 0503,0 und @SOB,eff bekannt (Glg. 14

und Bild 8). por

Die Bestimmung von RSO als Funktion von ?30 unter diesen Bedingungen ist
nur auf iterativem Wegg moglich. Dazu bieten sfch zwei Moglichkeiten an.

1) Die eine ist, man schdtzt den ersten Wert fir Rgy , berechnet damit CSO3,O
und # ; und anschlieBend nach Glg. A7 die Reaktignsgeschwindigkeit
RSO . Durch wiederholtes, iteratives Berechnen kann schlieflich der Zu-
samiienhang von Re, und $c, dargestellt werden.

SO3 503

2) Die andere, und eigentlich bessere Moglichkeit, ist, man macht nicht
eine willkilirliche Annahme lber den Startwert von RSO flir die Iteration,
sondern man wendet zunichst den Exponentialansatz an”(Glg. 29c, Abschn.
5.2.1), Dieser ist im allgemeinen fur die Berechnung von CSO3,0 und 7
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so gut, daB weitere iterative Schritte erspart bleiben. Dieses ist in-
sofern von Bedeutung, als man das Porenmodell auch ohne griferen elek-
tronischen Recheneinheiten behandeln kann.
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Symbolverzeichnis

c. Konzentration der Komponente i (i = SO3, SOZ’ 02, N2)

CSO3,O 503—Konzentration an der Katalysatoroberfliche

CSO3,G 503—Konzentration im Gasraum der Schiittung

dK Kata]ysatordukchmesser

E Aktivierungsenergie

EB Aktivierungsenergie des Berger-Ansatzes

Ehet Aktivierungsenergie der heterogenen Reaktion im
Exponentialansatz

EHi Aktivierungsenergie des Hinshelwood-Ansatzes

Ehom Aktivierungsenergie der homogenen Reaktion

EPor Aktivierungsenergie des Porenmodells

Ew Aktivierungsenergie des Brecher-Ansatzes

F Relativer MeBfehler

Kc’Kp Gleichgewichtskonstanten; formuliert mit Konzentrationen
¢ oder Driicken p,

k(T) Reaktionsgeschwindigkeitskonstante

Knet(T) Reaktionsgeschwindigkeitskonstante der heterogenen

Reaktion (Exponentialansatz)

kHi(T) Reaktionsgeschwindigkeitskonstante der heterogenen
Reaktion (Hinshelwood-Ansatz)

kPor(T) Reaktionsgeschwindigkeitskonstante der heterogenen
Reaktion (Porenmodell)

mol/m
mo]/m3

mol/m3

kd/mo1

kd/mol

kd/mol

kd/mol
kd/mol
kd/mo1

kd/mol

verschie-
dene Ein-
heijten

verschie-
dene Ein-
heiten

mo]o’3

0,9

S-m
1
S

0,43
1,29

mol
s-m




Mhom?"het

nPor
NGAG

n
AG,S0,
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Haufigkeitsfaktor

Haufigkeitsfaktor der homogenen Reaktion
(Exponentialansatz)

Haufigkeitsfaktor der heterogenen Reaktion
(Exponentialansatz)

Haufigkeitsfaktor der heterogenen Reaktion
(Hinshelwood-Ansatz)

Haufigkeitsfaktor der heterogenen Reaktion
(Porenmodell)

Haufigkeitsfaktor des Brecher-Ansatzes

Lange des Katalysatorkorns

Molmasse der Komponente i (i1 = 5045 S0,, 0,, N2)

Molenstrom der Komponente i

Reaktionsordnung

Reaktionsordnung der homogenen und heterogenen Reaktion

im Exponentialansatz

Reaktionsordnung der Reaktion im Porenmodell

Gesamtmolenzahl im Analysengef&B
SOZ-Molenzahl im AnalysengefdR
303-Mo1enzah1 im Analysengefap

Gleichgewichtsmolenstrom von SO, bzw.SO3
L

RuBere Katalysatoroberfldche des Einzelkorns

Gesamtdruck

verschie-
dene Ein-
heiten

mo1°’55
s_m1,65

mo10’3

0,9
s+m

1
S

mo]o’43

1,29
S+m

verschie-
dene Ein-
heiten

g/mol

mol/s

mol
mol
mol

mol/s

bar
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Partialdruck des Gases i
Gesamtdruck im KugelgefaB
Radius

allgemeine Gaskonstante

Reaktionsgeschwindigkeit bezogen auf 503

bar
bar
m

kd/mo1.K

mol 503/m3.s

Reaktiosngeschwindigkeit an der Katalysatoroberfliche mol 303/m3-s

Spezifische Katalysatoroberflache
Zeit

Temperatur

Temperatur des KugelgefdBes
Geschwindigkeit

Volumen des Katalysatorkorns

mittlere Stromungsgeschwindigkeit im Liickenvolumen
der Schiittung

Griechische Buchstaben

«

B
S04,PG
3

A K? aG

Y pg

§x

% s0
4

321

Adsorptionskoeffizient des Gases i

Stoffiibergangskoeffizient von SO3 durch das ProzeBgas
relatives Liickenvolumen der Schiittung

relatives Liickenvolumen des pordsen Katalysators

relativer Umsatz des Gases i

Labyrithfaktoren fir Knudsenstromung und Gasdiffusion
kinematische Zdhigkeit des Prozefgases
Dichte des Katalysators

Lennard-dJdones-Konstante fur SO3 mit der Komponente i

Spharizitat

n’/kg

S

m/s

verschie-
dene Ein-
heiten

m/s

m-/s

kg/m3



66

Y Molenbruch der Komponente i -
92 Kollissionsintegral -
Kennzahlen
. . . 1/3
Jm Chilton-Colburn-Zahl zur Kennzeichnung des Stoffiiber- = Sh/Re-(Sc)
ganges in Schiittungen
Re Reynold-Zahl zur Kennzeichnung der Konvektionsstromung = d ;_V
Sc Schmidt-Zahl zur Kennzeichnung von Stromungen mit = -%
Stoffaustausch
Sh Sherwood-Zahl zur Kennzeichnung des Stoffiiberganges = liﬁ—g
St2 Stanton-Zahl zur Kennzeichnung des Stoffiliberganges B
in Schiittungen Y

QK Thiele-Modul zur Kennzeichnung von Stoffiibergang
und Reaktion -

Indizes und Exponenten:

¢ Zustand an der Bilanzebene « (vergleiche auch Bild 23)

w  Zustand an der Bilanzebene w (vergleiche auch Bild 23 und Anhang)

Zustand an der Bilanzebene ’ (vergleiche auch Bild 23 und Anhang)
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Bild lo: Versuchsanlage fir Driicke bis 1,5 bar

Bild 11: Versuchsanlage fiir Driicke bis 1,5 bar
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Bild 15: Heizsegment mit Heizleiter und zwei Thermo-
elementen

Bild 16: Isolierkdrper mit eingebettetem Heizsegment
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Ansicht der Versuchsanlage mit eingezeichnetem Reaktionsrohr.

1)
2)
3)
4)
5)
6)
7)

Vorreaktionsstrecke (VZOS—Katalysator)
Reaktionsrohr aus Quarz

Probegas-Entnahmerdhrchen (vor der MeBstrecke)
Schiittung mit Inertmaterial (vor der MeBstrecke)
MeBstrecke

Schiittung mit Inertmaterial (hinter der MeBstrecke)
Probegas-Entnahmerdhrchen (hinter der MeBstrecke)
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Bild 19: Lage der Katalysatorschichten und der Thermoelemente im Reak-
tionsrohr

Bild 20: Analysegas-Entnahmerdhrchen mit vier auBen und ein im Rohrchen
angeordneten Thermoelementen

Bild 21: GasentnahmegefaB aus Quarz
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