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Rieselrotrreaktor
Charakteristik des Reaktors

Das im vorausgehenden Kapitel vorgestellte Prinzip der Phasen-
verteilung wird beim Rieselrohrreaktor beibehalten: Gas und Flissig-
keit bilden kontinuierliche Phasen, die Flilssigkeit durchstrimt den
Reaktor als Film. Der Katalysator muB im Rieselrohrreaktor jedoch in
der Flussigkeit suspendiert mitgeflhrt werden. Es ist deshalb wieder
mit Katalysator-Partikelabmessungen wie in Suspensionsblasensdulen,
d. h. dS = 50 ym, zu rechnen.

Das Funktionsprinzip des Rieselrohrreaktors ist in Abb. 5.5.1
skizziert. Die Suspension wird im Oberteil des Reaktors gleichmdBig
auf die Rieselrohre verteilt.

Abb. 5.5.1: Rieselrohrreaktor

Das Problem, den gesamten Rohrumfang zu benetzen, wird bei Gas-
Flussigstrémungen durch den Einsatz konstruktiv z. T. recht
aufwendiger Ein}aufvorrichtungen geldst, von denen einige in

Abb. 5.5.2 dargestellt sind. Das Funktionsprinzip vieler derartiger
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Abb. 5.5.2: Einlaufvorrichtungen zur Flissigkeitsverteilung
in und ur Rieselrohre, nach BlaB /81/

Einrichtungen, einen Fliissigkeitsstrom mit hoher Geschwindigkeit mit
einem Drall, zumindest in irgendeiner Form gerichtet, aufzugeben,
bereitet beim Einsatz von Suspensionen erhebliche Probleme, weil der
Feststoff die Kanidle verstopfen kann. Fiir den Einsatz von Suspen-
sionen ist daher nur das Uberlaufprinzip geeignet.

Das 5as kann im Gegen- oder Gleichstrom zum Suspensionsfilm geflhrt
werden. Die untere Betriebsgrenze des Apparates wird dadurch nicht
beeinfiuBt. Sie ergibt sich aus dem AufreiBen des dinnen Flussig-
keitsfilms und Ablaufen der Suspension in Rinnsalen, wobei die Ober-
fliche von Gas und Flissigkeit sowie die fir den Warmelbergang
nutzbare, von der Flissigkeit benetzte Wandfldche extrem verringert
werden. Fir jene Betriebsgrenze wird von BlaB /82/ eine Berechnungs-
gleichung angegeben fir sznkrechte Rohre:

Re, pin = K 2/ (1-cos §)2/3 (5.5-1)
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Die in der Korrelation enthzltenen GriBen Flissigkeitskennzahl KL
und &~ der Randwinkel zwischen Flissigkeit und Wand - sind far als
Film stromende Suspensionen nur schwer, der Randwinkel de facto gar
nicht zugdnglich. Zudem muB unter FT-Reaktionsbedingungen infolge
lokal unterschiedlicher Edukt- und Produktkonzentrationen in der
Suspension mit starker Marangonistromung gerechnet werden.

Eine obere Betriebsgrenze ist bei Gleichstrom von Gas und Film durch
Anderungen der sich einstellenden Phasenverteilung gegeben. Bei hohen
Gasdurchsitzen kommt es zum Verspriihen der Filmflissigkeit, resp. der
suspension, als Tropfen. Mit zunehmendem Flissigkeitsdurchsatz wichst
der Film Uber den Rohrquerschnitt zusammen und das Gas wird in Form

" von slugs geférdert. Bei Gegenstrom von Gas und Filmfluid kommt es

mit zunehmender Gas- und Flissigkeitsbelastung zum Aufstauen des
Films und zum Fluten der Rohre. Der Stau beginnt am unteren Rohrende.
Dessen konstruktive Gestaltung ist daher - wie die Untersuchungen
Feinds /83/ zeigen, dargestellt in Abb. 5.5.3 - von EinfluB.
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Abb. 5.5.3: Das Aufstauen von Rieselfilmen nach Feind /83/
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Yerfahrenstechnische Daten von Rieselrohrreaktoren

Die Fiille der fiir die Auslegung als FT-Reaktor verwendbaren Daten ist
im Fall des Rieselrohrreaktors so gering, dad die gewohnte Untertei-
lung in mehrere Kapitel unterbleiben kann. Die Phasen-

gehalte ergeben sich aus der Filmdicke, deren Werte fir einen Wasser-
film in Abb. 5.5.4 dargestellt sind /84/. Die Verldufe der Kurven
sind aus der Phinomenologie des Filmablaufs erklarbar /84/.
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Abb. 5.5.4: Filmdicke in Rieselreaktoren, nach Brauer /84/

Ein Gasgegenstrom verdndert diese Werte der Filmdicken nicht bis hin
zum Aufstauen des Films, der oberen Betriebsgrenze /82/. Die Wechsel-
wirkung zwischen Film und Gasgegenstrom fithrt lediglich zur Variation
der Filmgeschwindigkeit, die fiir einen chne Gasstrom bewegten Flis-
sigkeitsfilm in Abb. 5.5.5 dargestellt sind /85/.
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Abb. 5.5.5: 6eschwindigkeiten im Rieselfilm, nach Hamann /85/
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Per Stoffibergang zwischen Gas und Fliissigkeit im Rieselrohr wird von
Brauer /46/ untersucht. Fir den Fall eines flissigkeitsseitigen
Transportwiderstandes zeigt Brauer, daB die Wellenbildung des Films
einen erheblichen EinfluR auf den Stofftransport besitzt. Dies ist in
Abb. 5.5.6 dargestellt. Der Stoffiibergangskoeffizient ist gering-
fugig kleiner als ein mittlerer in Blasenstrdmungen.

Ober die Verweilzeitverteilung der Phasen in Rieselrohren liegt eine
Arbeit von Asbjérnsen /86/ vor, der zeigen kann, daB die Verweil-
zeitverteilung in einem welligen Film erheblich von jener abweicht,
die fiir den Fall des glatten Films nach Tavlor und Aris {(siehe

z. B. /87/) berechneti werden kann. Im Gasstrom muB bei laminarer Stro-
mung mit Taylor-Dispersion gerzchnet werden.
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Abb. 5.5.6: Flussigkeitsseitiger Stoffibergangskoeffizient
in Rieselfilmen, nach Brauer /46/

Der Wirmeiibergang von der Flilssigkeit an die Wand der Rieselrohre

ist auch ohne Phasendnderung ausgesprochen gut. In Abb. 5§.5.7 sind
die charakteristischen Koeffizienten in einem FT-Rieselrochrreaktor
dargestellt.
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Abb. 5.5.7: Der Warmeibergang in Rieselfilmen
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5.5.3 Auslegung von Rieselrohreaktoren fir die FI-Flassigphasensynthese

Die Voraussetzungen, die einer Auslequng des Rieselrohrreaktors fur
die FT-Flussigphasesynthese zugrundeliegen, basieren auf der Annahme,
daB der GesamtprozeB jenem in Suspensions-Blasensdulen gleicht, wenn
vergleichbare integrale Verhiltnisse vorliegen. Der Feststellung, daB
der flissigkeitsseitige Stoffubergangckoeffizient etwas kieiner als in
Blasensdulen ist, muB dabei keine allzu grofie Bedeutung beige-

messer werden. da der Gesamtproze8 bekanntlich reaktionsbestimmt
abliuft. Die mit den in Blasensdulen vergleichbaren spezifischen Phasen-
grenzfldchen von  ag = 200 m~! werden bei Durchmessern der Riesel-
rohre von dR= 20 mm erreicht. Die Vorgabe eines derartigen Riesel-
rohrdurchmessers schafft in bezug auf Stoffaustausch Gas-Flissigkeit
anndhernd gleiche Verhdltnisse wie in Blasensdulen.

Da diese Vorginge am Katalysatorkorn prozefgeschwindigkeitsbestimmend
sind, ist die Forderung nach gleicher Feststoffoberfliche in Blasen-
siulen und Rieselfilmapparaten notwendig. Wenn man fdr die Strdmung in
beiden Apparaten annimwt, die Diffusionsgrenzschicht am Kataly-
satorkorn sei ausschlieBlich sedimentationsbestimmt, so reduziert sich
die vorgenannte Forderung vereinfachend darauf, die gleiche Menge
Feststoffs gleicher Partikelabmessungen im Apparat zu halten. Dies
dirfte im Rieselrohrreaktor infolge seines geringen Fliissig-
keitsinhaltes problematisch werden. Die Bestrebung, eine miiglichst
groBe Filmdicke zu erreichen, fiihrt gemdl Abb. 5.5.4 auf einen Wert
von 6LS = 1 mm bei Re, =1 500. Bei Gegenstrom von Gas und Sus-
pensionsfilm wird dadurch eine maximale Gasbelastung von Reg = 1 720,
entsprechend L 0,26 m/s, vorgegeben. Jener letztgenannte Wert gilt
fir den Eintritt des Gases in die Rieselrohre und ist mit den dort
herrschenden Daten berechnet fur eine konstruktive Lésung des Rohr-
einlaufs gemif Abb. 5.5.3 a), b), c). Im Mittel ist dber die Rohr-
ldnge mit einem Wert von Wel = 0,17 mfs zu rechnen. Die vordgegebene
mittlere Verweilzeit des Gases wird dann mit einer Reaktorhdhe von

5 m erreicht. Zum Durchsatz der gesamten Gasmenge werden 354 000
Rohre benttigt. Ausgehend von einer technisch sinnvollen Rohrbelegung
von 4 000 bis 5 00C Rohren pro Apparat sind dann 70 bis 80 Apparate
notwendig, den anfallenden Gasstrom zu verarbeiten.
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Ein Apparat der vorab genannten Abmessungen wirde unter den vorgegebe-
nen Bedingungen fluiddynamisch stabil arbeiten. Bei einer Filmdicke
von 1 mm betrdgt der Flissigkeitsinhalt in allen Apparaten aber nur
112 o gegeniiber 929 > in allen Suspensionsblasensdulen. Um eine in
beiden Apparaten vergleichbar groBe Katalysatormenge zu erhalten,
mifite die Feststoffkonzentration in der Rieselfldssigkeit des Riesel-
rohrreaktors um das 8,35fache gegeniber jener in Blasensiulen - dort
wird mit €.* = 0,13 gerechnet - erhoht werden, was ersichtlich nicht
moéglich ist. Immerhin zeigt diese Rechnung den EngpaB der Reaktor-
auslegung unter den eingangs genannten Voraussetzungen. Ihn zv umgehen
gelingt

1. durch Erhdhung der Feststoffkonzentration in der Suspension
(etwa bis Es* = 0,3 sinnvoll) und

2. durch Erhiéhung des Reaktors.

Die Abfiihrung der Reaktionsenthalpie ist in Rieselrohrreaktoren
unproblematisch. Das VerhZltnis von bendtigter Warmelbertragungs-
fldche zur fir den ProzeBablauf notwendigen Rieselrchrfliche betrigt
unter der Annahme, das Kihimedium verdampfe im Mantelraum des
Rieselrohrreaktors, 1 zu 9. Selbst lokales AufreiBen des Films fihrt
also nicht zu kritischen Zust¥nden im Reaktor.

Die Betrachtung von Konstruktions- und Betriebsvarianten an dieser
Stelle eribrigt sich. Einzige Alternative zum Gegenstromapparat ist
jener mit Gleichstrom beicer Phasen von oben nach unten. Der Flissig-
keitsgehalt als kritische GroBe wird dabei gegenlber dem im Gegen-
stromapparat eher noch verringert. Kennzeichnend fir den Einsatz von
Rieselrohrreaktoren fir die FT-Flissigphasesynthese bleibt damit der
hohe apparative Aufwand. Uber die Produktselektivitdt sind infolge
geringer Kenntnisse des Verweilzeitverhaltens beider Phasen keine
Aussagen zu machen. Der Reaktor ist mit groBer Sicherheitsreserve
1sotherm zu fahren.
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Sprihkolonnen
Kennzeichnung des Reaktortyps

In Sprithkolonnen sind die am FT-ProzeB beteiligten Phasen in bisher
noch nicht vorgestellter Weise verteilt: Das Gas durchstromt den
Reaktor als kontinuierliche Phase. Die Suspension wird am Kopf- oder
Sumpfende des Apparates verspriht und féllt entweder im Gegen- oder
Gleithstrom zum Gas nach unten oder sie wird mit dem Gas aufwdrts
transprotiert. Die Grenze zwischen Auf- und Abwértsbewegung der
Suspensionstropfen wird auch als Austragspunkt einer Wirbelschicht
bezeichnet. Sie ist aus dem Kriftegleichgewicht am Einzeltropfen grob
abschdtzbar. Im Zustandsdiagramm for Wirbelschichten nach Reh /89/
wird sie durch die Linie n = 1 dargestellt - s, Abb. 5.6.1.
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Abb. 5.6.1: cu-candsdiagramm fir Wirbelschichten nach Reh /89/
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In jenem Zustandsdiagramm sind partikel-, d. h. tropfenbezogene, Kennzah-
len, Reynoldszahl (Res) und Froudezahl (Frs), definiert als

. Weo ds QL (5.6-1)
e ————
S 7
und
bl
FT‘S = -g-'-a—s- (5 .6-2 )

Die GriBe der Sinkgeschwindigkeit - Weo - wird sehr wesentlich von der
Moglichkeit des Partikels, sich zu verformen, beeinfluft. In Abb.
5.6.2 sind Sedimentationsgeschwindigkeitsverlauf als Funktion des
Partikeldurchmessers dargestellt /90/. Die Verhdltnisse in Tropfen-
sdulen sind durch den Fall b) gekannzeichnet.

a) bl (4] a! L]
slarre Tropienin lroglenin Blosen in
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Abb. 5.6.2: Endsteig- oder Endfallgeschwindigkeiten fluider
Partikel, nach Mersmann /90/

Die Vorgdnge in Spriihkolonnen wurden bislang im wesentlichen im
Hinblick auf ihren Einsatz als Trockner untersucht. In diesem For-
schungsbereich sind auch die in Abb. 5£.6.3 dargestellten Wirmeiiber-
gangsverhdltnisse vom Partikel resp. vom Tropfen an die konti-
nuieriiche Gasphase untersucht worden.

s SR
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Abb. 5.6.3: Der Warmelibergang von kugelformigen Teilchen
an Luft, nach Kneule /91/

Die GroBe und damit auch die Sinkgeschwindigkeit von suspensionstropfen

sind durch die Art ihrer Aufgabe vorgegeben. In Abb. 5.6.4 sind einige
Konstruktionen von Zerstiuberdisen dargestellt.

Abb. 5.6.4: Zerst3uberdisen (Zweistoffdisen), nach Kneule 191/

Die mittlere TeilchengrdBe der darin durch hohe Gasstrime produzierten

Tropfen 1aBt sich mit Hilfe einer empirischen Beziehung abschdtzen 792/ .
Danach gilt fir Flissigkeiten:

0,45 - 11,5
i = 585 {6 , 597 T ] '1 000 vL'| (5.6-3)
(wg - wss) 1L Oat QLJ e J
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Neuere Untersuchungen Uber Tropfensdulen wurden im Hinblick auf ihre
geringen Einsatzchancen als FT-Reaktor nicht in die Betrachtung ein-

bezogen.
Sprithkolonnen als FT-Reaktoren

Das Prinzip der Phasenfihrung verbietet es, bei Sprihkolonnen von
"Flussigphasereaktoren" zu sprechen. Ihr Einsatz als FT-Reaktor er-
scheint infclge der kaum vorhandenen Moglichkeiten zur Abfuhr der
Reaktionswdrme von vornherein aussichtslos. Mit Hilfe der zuvor ge-
sammelten Daten soll jedoch eine grobe Auslegungsrechnung erfolgen. Die
Bedingung, das Gas nur einmal durch den Reaktor strimen zu lassen, fiihrt
2u geringen Gasgeschwindigkeiten. Angenommen wird wel © 0,25 m/s. Das
Gas mdge die Suspension am Reaktorkopf zerstiduben und mit den Tropfen im
Gleichstrom abwdrtsstrémen. Aus Gl. (5.6-3) ergeben sich dann die in
Abb. 5.6.5 berechneten TronfengrdBen bei unterschiedlichen Differenzen
zwischen Gas- und Endfallgeschwindigkeit der Tropfen.
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Abb. 5.6.5: Durchmesser der an Zweistoffdlisen entstehenden
Suspensionstropfen in einem FT-Reaktor
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Selbst wenn das Problem geidst ist, eine Zweistoffdise von einer Suspen-
sion ohne Verstopfungsgefahr durchstroimen zu lassen, so zeigt sich doch
aus Abb. 5.6.5, daB die Forderungen

1.) eine groBe Suspensionsmenge durchzusetzen, um dem Gas eine
geniigende Katalysatormasse anzubieten,

2.) kleine Suspensionstropfen zu erzeugen, die im Reaktor langsam
abstromen,

miteinander unvereinbar sind. Die Wahl eines Verhdltnisses ﬁLS/iG =0,1
fihrt immerhin auf TropfengrofBen von 0,86 mm bis zu {iber 6 mm, abhdngig
von der - nur abschitzbaren - Endfallgeschwindigkeit. Unter der ginsti-
gen Annahme, die Differenz zwischen Gas- und Sedimentationsgeschwindig-
keit der Tropfen sei vernachldssigbar klein, wird eine reaktorspezifi-
sche Phasengrenzfldche von ag = 6?8 n't"1 erzeugt. Dieser extrem giinstige
Wert - er sinkt ab auf a, = 83 m  bei We - W = 0,5 m/s - fiihrt auf
extrem unglinstige Wirmelbergangskoerfizienten zwischen Tropfen und

Gasphase von 42 W m‘z K™,

Der Einsatz einer Sprihkolonne als FT-Reaktor ist nicht sinnvell:

1.) Einem Gasstrom, der in 24 parallelgeschalteten Sprihkolonnen von
2 m Durchmesser mit 7,5 m Hohe zu fahren wire, stehen nur 1C % der
in Blasensiulen einzusetzenden Katalysatormenge zur Verfigung. Der
durch die Vorginge am Katalysator geprdgte ProzeB hat eine dem-
"entsprechende Umsatzrate.

2.) Die Abfuhr der - dann ebenfalls um den Faktor 10 verringerten -
Reaktionsenthalpie gelingt nicht, auch wenn vorausgesetzt wird,
daB sowohl Gas- als auch Flissigphase zum Abtransport der Wirme
aus dem Reaktor genutzt werden konnen. Die Verteilung der Enthal-
piestréme auf Gas- und Flussigphase erfolgte mit Hilfe des vorab
berechneten Warmeilbergangskoeffizienten zwischen Tropfen- und
Gasphase.
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Blasensiulen mit von aufen aufgeprigter Flissigkeitsstrimung
Eingrenzung des Problems

Nachdem in 5.2 iiber Blasensiulen mit von auBen unbeeinfluBter, nur durch
den Blasenaufstieg bewegter Fliissigkeit berichtet worden ist, wird

.nachfolgend der EinfluB einer von auBen aufgepragten Fliussigkeitsstro-

mung auf die Verhdltnisse bei der FT-Fliissigphase untersucht. Jene
Fliissigkeitsstrémung kann durch Pumpen der Flissigkeit erfclgen, aber
auch durch Rihren hervorgerufen werden. Eine Sonderstellung nimmt der
Schlaufenreaktar ein: dort wird die Flissigkeit unter Umstdnden nur
durch die aufsteigenden Blasen bewegt. Die Reaktorkonstruktion mit einem
Leitrohr - wie schematisch in Abb. 5.7.1 dargestellt - gestattet es
jedoch, die aufwdrts mitgerissene Flissigkeit gezjelt und vom Gas-
Fliissig-Stromungsraum getrennt nach unten zu fiihren. Dadurch entsteht
ein Fliissigkeitsumlaufstrom, dessen Auswirkungen auf das Geschehen im
Iwei- oder Dreiphasenstrdmungsraum denen eines von aufien umgepumpten
Flissigkeitsstromes entspricht. Die GréBenordnung der Umpumpgeschwindig-
keit geht aus Abb. 5.7.2 hervor. Sie ist gegenilber jener in Gleichstrom-
Blasensdulen mit Leerrohrgeschwindigkeiten der kontinuierlichen Phase
bis zu 2 m/s im allgemeinen gering, betrdgt aber beim Airlift-Schlaufen-
reaktor /94/ bis zu 0,8 m/s.
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Abb. 5.7.1: Prinzip des Schlaufenreaktors
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Abd. 5.7.2: Umpumpgeschwindigkeiten als Funktion der Gasbhelastung
in einem Mammutschlaufenreaktor, nach Ehrat /93/

5.7.2 Der Gasgehalt

Der EinfluB eines Flissigkeitsstroms auf den mittleren Gasgehalt ist in
mehreren Arbeiten untersucht worden. Wihrend Akita und Yoshida /95/ bei
Flussigkeitsgleich- und -gegenstrom zum Gas bis zu LR 2,7 cm/s keinen
EinfluR auf den relativen Gasgehalt ermitteln, wird von Gerstenberg
/58/, von Weiland, Onken /94/ sowie von Todt, Licke und Schiigerl /96/
ein solcher festgestellt. Gerstenberg zeigt, daB der mittlere Gasgehalt
mit zunehmendem Flissigkeitsgleichstrom abnimmt -~ ein plausibel erkldr-
barer Zusammenhang. Der von auBen aufgeprigte Flissigkeitsstrom be-
schleunigt jede einzelne Blase; ihre Verweilzeit, d. h. ihre Wirkungs-
dauer auf den Gasgehalt im Reaktor, nimmt ab. Weiland und Onken /947,
bestitigen diese Erkenntnis fir Schlaufenreaktoren, desgleichen Todt/97/,
wie auch Todt, riicke und Schiigerl /96/. Die Literaturzusammenfassung
letztgenannter Autoren, dargestellt in Abb.5.7.3, zeigt jedoch, daB es
offenbar Stromungsbereiche gibt, in denen sich die Richtung dieses
Einflusses der Flissigphasengeschwindigkeit umkehren kann. In Abb. 5.7.3
ist dieser Bereich durch die Dberdeckung der Schraffuren fur Gegen- und
Gleichstrom-Blasensdulen gekennzeichnet.
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Abb. 5.7.3: Der mittlere Gasgehalt in Blasensdulen bei von auBen
aufgeprigtem Gleich- oder Gegenstrom der Phasen,
nach Todt et al. /96/

Der EinfluB dieses Flissigkeitsgleichstromes ist insgesamt offenbar
nicht so groft, wie nach dem Ansatz des Kridftegleichgewichts an der
einzelnen Blase zu vermuten wdre. Eine Erkldrung dafir wird durch die
Betrachtung der &rtlichen Gasgehalte geliefert /41/:

Die radiale Verteilung des Gases wird in Blasensdulen chne Fllissig-
keitsdurchsatz durch die in 5.2 dargestellten, parabelidrmigen
Profile gekennzeichnet. In Rohrreaktoren mit extrem hohen Flissig-
keitsdurchsdtzen von bis zu 2 m/s wurden jedoch die in Abb. 5.7.4
dargestellten Radialprofile gemessen. Anhand von Messungen bei
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Abb. 5.7.4: Radiale Gasgehaltsprofile in Blasensdulen
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Abb. 5.7.5: Verlauf des mittleren Gasgehalts in Abhdngigkeit
von der Fliissigkeitsbelastung, gemessen in ver-
schiedenen Reaktorhdhen /41/

geringeren Flissigkeitsdurchsitzen konnte gezeigt werden /41/, daB mit
zunehmendem Flissigkeitsdurchsatz ein stetiger (bergang von para-
bolischen Profilen zur Ausbildung von Wandmaxima des drtlichen Gas-
gehalts stattfindet. Diese Verdnderung geht einher mit einer Wandlung
des Stromungsbildes von heterogenem zu homogenem Blasenaufstieg. Dabei
kann es - wie in Abb. 5.7.5 dargestellt - zu einer Ervhéhung des mittle-
ren Gasgehaltes mit steigendem Flissigkeitsdurchsatz kommen. Im Uber-
gangsbereich von homogenem zu heterogenem Blasenaufstieg durchlduft der
mittlere Gasgehalt unter Umstdnden ein Maximum.

Die axiale Gasverteilung ist vom Flissigkeitsstrem nur wenig beeinfluBt,
und zwar bei Umlaufreaktoren vornetmlich an den Umlenkstellen der
Flissigkeit /98/.

5.7.3 Der Feststoffgehalt

Ein von auBen aufgeprigter Fliissigkeitsgleichstrom zum Blasenaufstieg g
bewirkt verstindlicherweise eine VergleichmiBigung der Feststoffver-
teilung dber die Hohe des Reaktors. Dies wurde bereits in 5.2 be-
schrieben.
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Bei nicht allzu geringen Flﬁssigkeitsdurchs&tzen tritt der Zustand
ein, daB die Suspendierung der Feststoffpartikel nahezu ausschlieB-
lich durch die kontinuierliche Flissigphase erfolgt /99/. Begorich
und Watson /100/ zeigen, daB dann eine exakte Grenze der Schicht
aufgewirbelter Partikel existiert, iber die Rinaus nur noch wenige
Partikel mit den Blasen nach oben geschleudert werden. In Abb. 5.7.6
sind die Axialprofile von Gas, Flissigkeit und Feststoff in einem
solchen Zustand dargestellt. Die Masse des Feststoffes ist mit der
nur durch die Blasenbewegung aufgewirbelten Menge nicht vergleichbar,
letztere ist weitaus geringer.

Bei einem von auBen aufgeprdgten Fliissigkeitsstrom von unten nach
oben wird bei Anwesenheit kleiner Partikel sehr schnell die Grenze
erreicht, bei der Fliissigkeit und Feststoff oben aus dem Reaktor
ausgetragen werden {vergl. dazu Rechnungen in 5.3).

In geriihrten Reaktoren wird der Feststoff ebenfalls kaum von den
umherschwirrenden Gasblasen als vielmehr durch die Wirkung des Rihrorgans
suspendiert. Aus Flissigkeits-Feststoff-Systemen ist bekannt, daB

sich die in Abb. 5.7.7 dargestellten axialen Feststoffgehaltsprofile
einstellen /101/. Der Einfluf der Gasblasen ist bislang nur qualitativ
bekannt, anschaulich in Abb. 5.7.8 dargestellt /102/.

Abb. 5.7.6: Axialprofile von Gas, Flissigkeit und Feststoff in
Blasensiulen mit starkem Fliissigkeitsgleichstrom,
nach Begorich und Watson /100/
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Abb. 5.7.7: Axiale Feststoffgehaltsprofile in gerihrten
Suspensionen, nach Einenkel /101/

Abb. 5.7.8: Strimumngsformen von Dreiphasensystemen
in Rihrkesseln
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Der Stoffilbergang Gas-Flassig

Der Stoffibergang an der Phasengrenzfliche Gas-Flussigkeit wurde in
Blasensdulen mit Flissigkeitsdurchsatz bereits hdufig untersucht.
Akita und Yoshida /95/ stellten einen EinfluB jenes Flissigkeits-
durchsatzes auf kGL ag im bereits in Abschnitt 5.7.2 beschriebenen
Bereich nicht fest. Der in Abb. 5.7.9 dargestellte Vergleich von
Blasensdulen ohne Filssigkeitsdurchsatz und Airlift-Schlaufenreak-
toren zeigt, daB beide Reaktoren in bezug auf den darin herrschenden
kGL aGL-Hert vergleichbar sind /103/.

In Rilhrapparaten wird der Stoffibergang von Gas in die Flissigphase
sehr wesentlich von der Bauform des Rilhrers bestimmt. Der Vergleich
von Keitel und Onken /104/, durchgefiihrt an einem geriihrten Schlau-
fenreaktor, zeigt dies. Fir Scheiben- und Propellerrihrer ergidt sich
die in Abb. 5.7.10 gezeigte gegenseitige Abhdngigkeit von Rihrer-
leistung, Gaseintrag und kGL g -

Uper den Stoffibergang an Feststoffpartikel in Dreiphasensystemen ist
bislang nichts bekannt geworden.
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Abb. 5.7.9: Der Stoffilbergang Gas-Fliissigkeit in Schlaufen-
reaktoren und Blasensdulen, nach Weiland /103/
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Abb. 5.7.10: Die Wechselwirkung von Leistungseintrag (P),
Rihrerdrehfrequenz (n} und Gasbelastung in
begasten Riihrkesseln, nach Keitel, Onken /104/

Die Durchmischung von Gas- und Flissigphase

Die Durchmischung von Bas~ und Fliissigphase in Gleich- und
Gegenstrom-Blasensdulen wurde eingehend von Diboun und Schigerl /105/
sowie von Eissa et al. /106/, /107/ untersucht. Bei Betrachtung der
axialen Fliissigphasendispersion in Abb. 5.7.11 zeigt sich, daB ein
Flissigkeitsgleichstrom mit zunehmender Intensitdt eine VergrdBerung
der axialen Durchmischung bewirkt. Diese Tendenz ist bei kleinen
Gasdurchsitzen offenbar deshalb stark ausgeprigt, weil der EinfluB
der Gasblasen auf das Geschwindigkéitsprofil der Flissigphase in der
Sdule gering ist. Beim Fldssigkeitsgegenstrom ist die Beeinflussung
der Durchmischung durch Wi geringer. Auch hier nimmt die Durch-
mischung mit zunehmendem Flissigkeitsdurchsatz zu, wie in Abb, 5.7.11
erkennbar ist.

Fir die Gasphasendispersion ermitteln Diboun et al. /105/ die in
Abb. 5.7.12 dargestellten Verhdltnisse fir den Gleichstrom von Gas
und Fliissigkeit. Die Durchmischung ist im untersuchten Bereich von
der Gasleerrohrgeschwindigkeit erst dann abhdngig, wenn ein Mindest-
durchsatz an Fllssigkeit vorliegt. Die Kurvenverldufe entstehen
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Abb. 5.7.11: Die Durchmischung in Gleich- und Gegenstrom-
Blasens3ulen /107/
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Abb. 5.7.12: Gasphasendispersion in Gleichstrom-
Blasens3ulen /105/

- unter Beriicksichtigung der Gasverteilergeometrien {es wurden
sinterplatten verwendet) - wahrscheinlich durch den {lbergang von
homogener zu heterogener Blasenstromung. Far den Gegenstrombetrieb
liegen keine Untersuchungsergebnisse vor. In Riihrkesseln herrschen
bekannterweise Strémungsverhdltnisse, die eine nahezu ideale Durch-
mischung der darin enthaltenen Phasen bewirken. Bezeichnenderweise
wird der Rihrkessel daher als Sinnbild eines ideal durchmischten
Systems betrachtet. Diese Versinnbildlichung stellt eine groBzigige
Vereinfachung dar. Bei Betrachtung der qualitativen Darstellung
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in Abb. 5.7.8 sind Strémungsbereiche geringer Gasphasendurchmischung,
abhidngig vom Gasdurchsatz und von der Rihrerdrehfrequenz, vorstell-
bar. Die Wirkung des Rithrelements ist allerdings immer eime durch-
mischungssteigernde.

In Umlaufreaktoren wurden inzwischen u. a. von Weiland /103/ Dis-
persionskoeffizienten der Flissigkeit im Zentralrohr gemessen, die
den Ergebnissen von Eissa und Schiigerl /107/, dargestellt in Abb.
§.7.11, widersprechen. Eine Steigerung des Fliissigkeitsgleichstroms
bewirkt, wie in Abb. 5.7.13 dargestellt, eine Verringerung der Durch-
mischung. Andere Arbeiten (z. B. /108/) beschreiben leider nur eine
mittlere Mischungszeit, eine GroBe, die mit den Paremetarn des ein-
dimensionalen Dispersionsmodells nicht vergleichbar ist.

Die Durchmischung der Phasen kann durch konstruktive MaBnahmen sehr
weitgehend beeinflut werden. Erinnert sei dabei am die Einbringung
von iibereinander angeordneten Lochblenden, die den Strdmungsraum in
Zellen unterteilen. Die Flissigphasevermischung in diesen Blasen-
sdulenkaskadenreaktoren ist erheblich geringer als in Blasensdulen
ohne solche Einbauten (z. B. /104/).
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Abb. 5.7.13: Axialer Dispersionskoeffizient der Flissigphase
in Umlaufreaktoren, nach Meiland /103/



