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Der Wirmeilbergang in Blasensdulen mit Flissigkeitsstrimmg

Die in diesem Abschnitt behandelte Strémungsform 14Bt in bezug auf
den Warmelbergang die Obernahme vieler Ergebnisse aus 5.2 zu. Der
Kennzeichnung des Einflusses strimender Flissigphase kommt dann
besondere Bedeutung zu. Nagata et. al. /110/ haben jenen EinfluB in
Blasenstrimungen untersucht. Ein Flissigkeitsgleichstrom vergridBert
demnach den Wdrmeidbergangskoeffizienten zwischen Strémungssystem und
Wand unter Umstdnden erheblich.

In geruhrten Gas-Flissigkeits-Systemen stellen sich die in Abb.
5.7.14 dargestellten Verhdltnisse ein. Die Drehfrequenzabhéngigkeit
des Warmeilbergangskoeffizienten nimmt mit zunehmender Gasbelastung
ab. Der Gasdurchsatz ist insgesamt aber ohne bemerkenswerten EinfluB,
desgleichen der Riilhrertyp /111/.

Konstruktionsvarianten von Blasensdulen mit von auBen induzierter
Flussigkeitsstrimung beim Einsatz als FT-Flissigphasenreaktoren

Fir Auslegungsrechnungen unter FT-Bedingungen kann in diesem Ab-
schnitt weitgehend auf die Darstellung in Abschnitt 5.2.8 verwiesen
werden. Die dort vorgegebenen Daten fiir die Auslegung von FT-Fliissig-
phasereaktoren kinnen weitgehend {ibernomnen werden. Beim Vergleich
von Blasensidulen mit und ohne Fliissigkeitsdurchsatz zeigt sich, daB

Abb. 5.7.14: Warmelbergang in Abhangigkeit vom Rihr-
intensitat und Gasbelastung in begasten
Rihrkesseln, nach Steiff /111/
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der mittlere Gasgehalt bei Gleichstrom der Fliissigkeit abnimmt, bei
Gegenstrom zunimmt. Dieser Effekt wird jedoch erst bei vergleichs-
weise hohen Fldssigkeitsstromen Uberhaupt meBbar. Damit einhergehend
verindern sich die radialen Gasgehaltsprofile bei Gleichstrom der
Phasen erheblich. Fir den Gegenstrom liegen noch keine Messungen vor.

Alle Effekte dieser Art variieren den Stoffiibergang zwischen Gas und
Flissigkeit nur geringfigig. Bei allen in diesem Kapitel behandelten
Reaktoren muB deshalb mit Sicherheit mit einer Geschwindigkeits-
kontrolle des ProzeBablaufs durch die Reaktion gerechnet werden.
Dabei ergeben sich fir alle Gleichstrom- und Riihrkesselreaktoren
Vorteile gegendber Blasensédulen ohne Fliissigkeitsdurchsatz aufgrund
einer gléichm&Bigeren Feststoffverteilung. Diese Yorteile treten auch
bei Gegenstromkolonnen auf, wenn der Feststoff mit der Flissigkeit
durch den Reaktor geftrdert wird.

Die Verweilzeitverteilung von Gas und Flissigkeit ist mit jener in
Reaktoren ohne Fliissigkeitsumlauf vergleichbar. Infolge der ver-
mehrten Ausbildung von deterministischen, radialen Geschwindigkeits-
profilen nimmt die Dispersion der Flissigphase zu mit steigendem
Fliissigkeitsgleichstrom zur Gasphase. Der Wérmeilbergang liegt in der
in Abschnitt 5.2.7 dargestellten GrdBenordnung.

Als FT-Flussigphasereaktoren kénnen neben den beiden Féllen "Blasen-
siule bei Gleich- und Gegenstrom von Gas und Flissigkeit” alle
Modifikationen dieser Betriebsweisen eingesetzt werden. Fir den
Bereich der Schiaufenreaktoren sind solche Modifikationen in Abb.
5.7.15 dargestellt. Im Reaktionsraum lassen sich die fluiddyna-
mischen Verhdltnisse auf jene zuvor genannten Fille “Gleich- und
Gegenstrom von Gas und Fliissigkeit® zurickfihren. Nur die Fluid-
dynamik im "Deep-Shaft-Reaktor® wird durch solche Effekte veeinflunt,
wie sie auch in Abstrom-Blasensdulen herrschen. Dort wird das Gas mit
einem starken Fliissigkeitsstrom entgegen seiner Auftriebsrichtung von
oben nach unten gezogen, /112/, /113/.

Schlaufenreaktoren sind als FT-Reaktoren nur dann sinnvoll einzu-
setzen, wenn das Gas am Durchstrdmen einer oder mehrerer Schlaufen-
bahnen gehindert, also in einem Durchgang durch den Reaktionsraum
geférdert wird. Diese Fahrweise bereitet bei hohen Gasdurchsdtzen
sicherlich konstruktive Probleme (Gasabscheider).
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Der Rickblick auf die in 5.7 vorc¢-stellten Reaktoren 13Bt erkennen,
daB gravierende Vorteile fir den Einsatz in der FT-Synthese gegeniber
den in 5.2 vorgestellten Blasensdulen von keinem der Reaktoren mit
aufgeprdqtem Flussigkeitsdurchsatz zu erwarten sind. Die Probieme,
die Reaktoren fluiddynamisch stabil zu fahrer, nehmen eher zu.
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Die Eigmng der Reaktortypen fiir den Reaktionsablauf

Die charakteristischen Merkmale der behandelten Klassen von Reaktor-
typen sind im Vorangehenden vorgestellt worden. Bereits am Ende eines

- jeden Abschnitts durchgefiihrte Vergleiche der behandelten Typen mit

dem Blasensdulenreaktor ohne von auBen aufgeprdgten Flissigkeits-
durchsatz lassen auf VYorteile dieses Apparatetyps als FT-Reaktor
schiieBen. Diese Bewertung soll nachfolgend prdzisiert werden.
Die Vergleichsmerkmale werden dabei in der Reihenfolge des in
Abb. 4.2.3 dargestellten ProzeBablaufs untersucht.

Erster Schritt im Reaktor ist der Stoffiibergang der Eduktgaskompo-
nenten CO und H2 an die flissige Phase. In Blasensdulen ohne Flissig-
keitsdurchsatz muB dafir mit einer Stoffdbergangsleistung von

0.1 "€ kg a5 $0,5 s

gerechnet werden. Ein solcher Stoffaustausch ist - wie Deckwer et al.
/32/ zeigen - so groB, daB der Reaktionsschritt geschwindigkeitsbe-
stimmend ist. Anstrengungen, den Wert kGLaGL zu erhthen, sind dement-
sprechend verfehlt. In Blasensdulen ohne Flissigkeitsdurchsatz konnte
der Gas-~Flissigkeits-Stoffiibergang eher dadurch verringert werden.

daB mit kleineren Gasdurchsdtzen gefahren wird.

In Sumpfreaktoren ist - wie Abb. 5.3.2 zeigt - die spezifische Stoff-
austauschfliche zwischen Gas und Flissigkeit gleich groB oder grdBer
als in Blasensdulen ohne Flissigkeitsdurchsatz. Dies offenbar infolge
koaleszenshemmender Wirkung der Fiillkorper. Uber den Einbau der Fiill-
kérper auf den Stoffiibergangskoeffizienten kGL ist nichts bekannt.

Es ist aber zu vermuten, daB durch die Fiallkdrper induzierte Mikro-
turbulenz zu einem hBheren Stoffiibergang als in Blasensdulen fiihrt.

.In Trickle-Flow-Reaktoren kann die Phasengrenzfldche AL gegeniiber

der in Blasensdulen ohne Flilssigkeitsdurchsatz abnehmen. Dieser
Effekt ist abhdngig von Art und GrdBe der Fillkbrper. In FT-Reak-
toren mit Kugeligem Katalysator vorgegebener Abmessung mu schatzungs-
weise mit einer Abnahme der spezifischen Phasengrenzfldache um den
Faktor 5 gerechnet werden. Bei Abnahme eines dem in Blasensdulen

-+ LWy
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vergleichbaren Stofflbergangskoeff izienten kGL ist demnach die
spezifische Stoffaustauschleistung ebenfalls um den Faktor 5 ge-
ringer.

In Rieselreaktoren ist die spezifische Stoffaustauschfldche Gas-
Flissigkeit durch den Radius der Rieseirohre vorgegeben. Bei Rohr-
durchmessern von 20 mm ist A etwa so groB wie in Blasensdulen

ohne Fliissigkeitsdurchsatz. Der Stoffiibergang ist beim welligen

Film mit kGL==10"4 m/s etwa zwei- bis flnfmal kleiner als in
Blasensdulen. In Sprihkolonnen muB mit Stoffibergangsverhdltnissen
gerechnet werden, die denen in Blasensdulen onne Flussigkeitsdurch-
satz entsprechen. Die spezifische Phasengrenzflédche aGL ist aller-
dings stark von der Wahl des Zerteilorgans abhdngig. Prdgt man einer
Blasenstrémung eine Fliissigkeitsbewegung von auSen auf - durch Ruhren
oder Umpumpen -, so wird die Stoffaustauschleistung aGL kGL dadurch
im alligemeinen nicht gravierend erhiht.

£s ist insgesamt festzustellen, daB der Stoffaustausch zwischen Gas
und Fliissigkeit in allen vorgestellten FT-Reaktortypen ausreichend
gro8 einzustellen ist. Den Angaben Deckwers et al. /32/ folgend,
reicht die Stoffiibergangsleistung in allen Apparaten aus, dem Kata-
lysator geniigend Edukt zuzufiihren. In Blasensdulen mit und ohne
Flissigkeitsdurchsatz sowie in Sumpfreaktoren kann der kGL qGL—Hert
sicherlich um den Faktor 5 bis 10 verringert werden - etwa durch Ver-
minderung der Durchsdtze - ohne das Leistungsverhdltnis von Stoffaus-
tausch und Reaktion umzukehren.

Der aweite ProzeBabschnitt ist nach Abb. 4.2.3 der Transport der Edukt-
komponenten in der Fliussigkeit. Seine GriBe ist quasi eine abstands-
bezogene Triebkraft und damit zum einen abhdngig von der Triebkraft-
komponente, d. h. der Geschwindigkeit und Turbulenz in der Fliissig-
keit, zum anderen vomTransportweg, also einem mittleren Abstand von
Gas-Fliussigkeitsgrenze und Katalysatorkorn. In Blasensdulen ohne

_ Fliussigkeitsdurchsatz ist jener Transport ausreichend grbﬁ. Dies
zeigen ebenfalls Deckwer et al. /32/. Dabei vergegenwdrtigte man sich,
daB die Verteilung von Gas und Fesistoff in solchen Reaktoren ver-
gleichsweise inhomogen ist (vgl. 5.2.1 und 5.2.2). Der Feststoff ist
in allen Reaktoren mit fester Katalysatoranordnung, d. h. in Sumf-
und Trickle-Flow-Rezktoren, homogener verteilt. In Rieselfilm- und
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Sprihkolonnen muB durch konstruktive MaBnahmen fir die Aufgabe

einer homogenen Suspension gesorgt werden. Bei Reaktoren mit auf-
gepréagter Flaissigkeitbewegung muB unterschieden werden zwischen Rihr-
und Umpumpkolonnen. In letzteren Gbernimmt oder unterstitzt die
Flissigkeitsstromung eine homogene Fluidisierung des Feststoffs.

Dies zeigt Abb. 5.7.6. In Rihrreaktoren kann es unter bestimmten
Verhidltnissen gerade bei hohem Energieeintrag durch den Rihrer zu
einer Phasenentmischung und Inhomogenisierung der Feststoffver-
teilung kommen. Dies ist in Abb. 5.7.8 dargestellt.

Neben der Verteilung des Feststoffs ist jene des Gases maBgebend

fir den mittleren Transporiweg. Die lokalen Gasgehalte in Blasen-
sdulen ohne Fliissigkeitsdurchgang besitzen strémungsabhangig parabel-
formige Radialprofile. Die Ausbildung von Axialprofilen ist stark ab-
hdngig von der konstruktiven Gestaltung des Begasers.

In Sumpfreaktoren ist die axiale Blasenverteilung homogener, dber die
radiale liegen keine Untersuchungsergebnisse vor.

In allen Reaktoren, in denen das Gas die kontinuierliche Phase ist,
muB von ihrer homogenen Verteilung ausgegangen werden. Dies sind
Trickle-Flow-, Rieselrohr- und Sprihkolonnenreaktoren. In Blasen-
stromungen mit von auBen aufgeprdgter Flissigkeitsbewegung muB wie
bereits bei der Betrachtung der Feststoffverteilung unterczhieden
werden zwischen umgepumpter und gerihrter Fldssigkeit. In Rihrkesseln
kann es zu den in Abb. 5.7.8 gezeigten Entmischungen und zur Bildung
einer Gasglocke in RGhrerndhe kommen. In gepumpten Blasenstrimungen
kommt- es zu dem in 5.7.2. beschriebenen Effekt einer radialen Umver-
teilung aufsteigender Blasen. Bei einem bestimmten Flissigkeitsstrom
beginnend, steigen die Blasen bevorzugt am Rande der Kolonne nach oben
(s. Abb. 5.7.4). In Sdulenmitte befinden sich dann nur noch wenige,
allerdings kleine Blasen mit einem Uberproporticnalen Anteil an der
Gas-Fliissig-Phasengrenze. Die Axialverteilung des Gases ist unter

solchen Betriebsbedingungen nahezu homogen und unabh3ngig von der
Gasaufgabe.

Die Triebkraft fir den Transport der Eduktgase zum Katalysator ist
eine fluiddynamische, namlich die Flissigkeitsbewegung. In Blasen-
sdulen mit und ohne Fliissigkeitsdurchsatz sowie in Sumpfreaktoren muB
selbst bei kleinen Gasdurchsétzen mit turbulenter Flissigkeitsbewegung

! kil

Y 1)



160

und entsprechend hoher Transportleistung gerechnet werden. In Riesel-
stromungen, also bei Trickle-Flow- und Rieselrohrreaktoren, ist die
Bewegung bei kleineren Durchsdtzen iaminar. In Sprihkolonnen ist die
innere Tropfenzirkulation selbst bei hohen Phasengeschwindigkeiten
laminar.

Insgesamt ist festzuhalten, daB der in Blasensdulen ohne Fliissigkeits-
durchsatz herrschende Transport der Eduktgaskomponenten in Blasenstrd-
nungen mit umgepumptem Flissigkeitsstrom wie auch in Sumpfreaktoren
unter vergleichbaren Stromungsbedingungen erreicht wird. In Rieselstrd-
mungen missen untere Durchsatzgrenzen beachtet werden. Der Queraustausch
im welligen Rieselfilm dirfte ausreichend grof sein, ebenso die Bewegung
in Riihrkesseln, in dene» keine Phasenentmischung auftritt. Lediglich in
Sprithkolonnen kann der Eduktkomponententransport prozeRgeschwindig-
keitsbestimmend werden.

Die ProzeBschritte

1. diffusiver Stoffilibergang der Eduktkomponenten an die Oberfldche eines
Feststoffkatalysators,

2. Reaktion der Edukte an der Feststoffoberfldche zu Produkten,
3. Entstehung von Reaktionsenthalpie,

4, diffusiver Stofftransport der Produktkomponenten von der Katalasator-
oberflache

werden mangels DetailprozeBkenntnissen zu einem Schritt "katalytische
Reaktion" zusammengefaBt. Dieser Schritt ist der wichtigste des Prozes-
ses. Er kann sicherlich nur sehr begrenzt durch physikalische Vorgidnge
beeinfluBt werden. Die chemischen Abldufe sind aber im Rahmen dieser
Untersuchung als vorgegeben zu betrachten, brauchen als¢ hier nicht
diskutiert zu werden.

Folgende SchluBfolgerungen sind zuldssig /26/ und fur die weitere
Betrachtung wichtig:

1. Die geschwindigkeitsbestimmenden ProzeBschritte sind die diffusiven
Stoffibergénge zum Katalysator hin und vom Katalysator weg.
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2. Die Verweilzeit der Eduktkomponenten an der Katalysatoroberfldche
ist maBgebend fur die Linge der Kohlenwasserstoffketten. lhre
Verteilung beeinfluBt maBgeblich die Produktselektivitat.

3. Die Reaktionsenthalpie entsteht am Reaktionsort und geht cls
fihlbare Wirme in die umgebende Fldssigphase.

Die physikalischén EinfluBparameter auf Ausbeute einerseits und Produkt-
selektivitit andererseits sind:

1. Der Stoffiibergang Flissig-Fest

S,

Er wird beeinfluBt von den mikroskopischen Strdmungsvorgdngen in
der Suspension. In Blasensdulen ohne Fliissigkeitsdurchsatz muB
gemdB Abb. 5.2.9 mit Werten von

kLS = 0,01 cm/s

gerechnet werden. In Sumpfreaktoren dirfte dieser Wert infolge

der hoheren Geschwindigkeitsdifferenzen azwischen "bulk-flow" und
Feststoff und daraus folgender geringerer Stédrke der Diffusions-
grenzschicht am Katalysatorkorn erheblich griBer sein. Aus der
Betrachtung in 5.3.%, derzufolge eine um Faktoren von 12 bis 38
gegeniiber der in Blasensdulen verringerte Katalysatoroberfldche in
Sumpfreaktoren zu gleichen Ausbeuten fihrt, 148t sich u. U. auf die
eroBenordnung der Erhéhung des kLs-Nertes in Sumpfreaktoren schlie-
Ben. Ober den Stoffaustausch zwischen Fliissigkeit und Feststoff in
Riesel stromungen sind nur Abschdtzungen miglich, Demzufolge darf

in Trickle-Flow-Reaktoren mit kLS-Herten zwischen denen von
Suspensionsblasensdulen und Sumpfreaktoren gerechnet werden. In
Rieselfilm- und Tropfenstromungen &hneln die Verhdltnisse am
Katalysatorkorn denen in Blasensdulen. Die kLs-Herte kénnen

infolge der gegeniber Suspensionsblasensdulen mit hoher Stro-
mungsturbulenz verminderten Geschwindigkeitsgradienten noch

'geringer werden. Ein von auBen aufgeprdgter Flussigkeitsstrom kann

turbulenzanfachend sein. In Blasensiulen mit Flissigkeitsdurchsatz
darf daher eine Erhdhung des kLS-Hertes gegeniber solcnen ohne
Flﬁssigkei;sdurchsatz erwartet werden. Di2s gilt insbesondere fir
gerihrte Strdmungen mit einer vergleichsweise hohen Umwandlungs-
rate der Rihrenergie in Mikroturbulenz.
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2. Die Verweilzeit von Flissig- und Basphase

Obwohl vielfach angenommen wird, daB die Produktselektivitiat
ausschlieBlich von den Vorgdngen am Katalysatorkorn beeinfluft
wird /26/, wird das makroskopische, integrale Verweilzeitverhaliten
der Phasen in die Betrachtund einbezogen. Dies aufgrund der
Annatme, daB in der GrdBe "Phasendispersion” auch ein Anteil jenes
Verweilzeitverhaltens der Edukte am Katalysatorkorn enthalten

ist, das unter 2. der Auflistung von SchluBfolgerungen notiert
ist. Die Zusammenhdnge sind jedoch weitestgehend ungeklért.

Es ist festzustellen, daB die axiale Dispersion von Flissig- und
Gasphase in Blasensdulen ohne Flissigkeitsdurchsatz vergleichbar
groB ist. Die Werte der Dispersionskoeffizienten DyL sind in Abb.
5.2.10 und 5.2.11 angegeben. Die Phasendispersion wird durch den
Einsatz von Fiillkérpern verringert. Bei Trickle-Flow-Reaktoren muB
mit einer hohen Fllssigphasendispersion, aber vernachladssigbarer
Gasphasendispersion gerechnet werden. In Rieselrohiren herrscht bei
kleineren Durchsétzen lediglich Taylor-Dispersion. Die Disper-
sionskoeffizienten beider Phasen - Gas und Suspension - sind
vernachldssigbar. Uber die Dispersionsvorgdnge in Sprihkolonnen
liegen keine Kenntnisse vor. Von auBen aufgeprdgte FlUssigkeits-
bewegungen durch Umpumpen bewirken eine Erhdhung der Werte fiur DYG
und DYL‘ Gleiche Tendenzen ergeben sich fur gerihrte Blasensdulen.

Unter der Annahme, daB fdr die ProzeBschritte “Transport der Pro-
duktkomponenten in der Flissigkeit" und "Stoffiibergang der Produkt-
komponenten in die Gasphase" die gleichen Aussagen wie zu den ent-
sprechenden ProzeBschritten mit Eduktgaskomponenten gelten, bleibt
der Vergleich der Reaktortypen in puncto “Abfuhr der Reaktionsent-
halpie". Dabei zeigt sich, daB dieser ProzeBschritt fir die Reaktor-
konstruktion entscheidend ist. Die GriBen der Wérmeilbertragungsfla-
chen fir eine isotherme Fahrweise der Reaktoren sind exakt vorgege-
ben.

Die Sprihkolonne ist am wenigsten gut geeignet, die Reaktionsenthal-

pie aus dem Reaktionsraum abzufiihren. Der notwendige apparative Aufwznd,
in 5.6.2 beschrieben, ist erheblich. Ein vergleichbar groBer apparativer
Aufwand fibrt bei Rieselrohrreaktoren zur vergleichsweise unproblema-
tischsten Abfuhrung der Reaktionsenthalpie {iber die Rohrwdnde.
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In allen anderen Reaktortypen ist die Gestaltung der Wdrmelibertragungs-
flichen miteinander vergleichbar. Die vorzusehenden Rohrbiindelkonstruk-
tionen sind in den einzelnen Kapiteln genau beschrieben. Eine Sonderbau-
weise ist der Blasenrdhren-Reaktor (s. Abb. 5.2.14), dessen Eigung noch
zu testen wire. Das Funktionsprinzip, die Wirme dber die Wand einer
Blasensdule - mit oder ohne Flissigkeitsdurchsatz - abzufihren, ict,
vielfach untersucht, im scale-up weitgehend abgesichert.

Der Vergleich der beschriebenen Reaktortypen 148t erkennen, daB
einige Konstruktionen als FT-Reaktor ungeeignet sind. Dies sind die
Sprihkclonne, der Rieselfilmreaktor und der Trickle-Flow-Reaktor. Der
Ssumpfreaktor hat sich in praxi nicht bewdhrt - wie in Kapitel 2
beschrieben. Bei der Auswahl der Blasensdulen mit suspendiertem
Kontakt wédre zu ﬁberlegen,'ob nicht ein Apparat mit voa auflen
aufgepridgter Flissigkeitsfihrung einem solchen ohne Fliissigkeits-
durchsatz vorzuziehen sei, doch die in Kapitel 2 beschriebenen
Erfahrungen mit Suspensionskreislaufreaktoren lassen diese Version
als insgesamt nicht so gut geeignet erscheinen.

Das Prinzip des Rihrreaktors ist offensichtlich aufBer acht zu lassen.
In der weiteren Diskussion um Reaktorbauformen verbleiben damit in
erster Linie Suspensionsblasensdulen ohne Fliissigkeitsumwdlzung.

4 |



164
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Flissigkeitskennzahl
Stoffibergangskoeffizient
Molmasse

Molenstrom

Nusseltzahl

feistung

Druck

Druckverlust

Wdrmestrom

Reynoldszahl

Radius

m2/m3, m !

kg/kg: -

Jkg~l k!, g mor Yk
m
m

mzls

mzls; g, = §.81 m/s2
J

m/s
kg/kmol

mol/s

Nm/s, W
bhar
Fa, mbar

J/s, W

1
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T absolute Temperatur
t Zeit, Verweilzeit
) Volumen
v Volumenstrom
W Geschwindigkeit
Woo Sinkgeschwindigkeit (Einzelpartikel)
wg Blasenaufstiegsgeschwindigkeit
X Molenverhdltnis
y laufende Hohe

Griechische Formelzeichen

Warmeiibergangskoeffizient
Rifferenz

Filmdicke

relativer Volumenanteil
dynamische Yiskositat

Temperatur

N%qu«[}Q

Wirmeleitfahigkeit

Konzentration des Olefinanteils

[N

kinematische Viskositac
Dichte
Grenzflichenspannung
mittlere Verweilzeit

Konvertierungsanteil

L B

Randwinkel

m/s
mol/mol, -

m

Pa s, kgm
°C

mol/mol, -
m/s
kg/m
N/m

s

mol/mol, -

=]

1

S

-1

LY
LAy
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hochgestellt:
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Gasblasen

kritischer Punkt

Zulauf (feed)

Gas, gasseitig

Zihlindex 1, 2...

Kolonne

Fliissigkeit, fliissigkeitsseitig
Leerrohr

molar

minimal

Diise, Bohrung

unter Normbedingungen, genormt
Raschigringe

Reaktor, Reaktionsraum, Reaktionsbedingungen
radial

relativ

Feststoff, feststoffseitig
sinken, Sink-

Riihrer
in Richtung der karthesischen Koordinaten

Anfang, Eintritt
Ende, Austritt

Normbedingung, Standardzustand

*
bezogen auf das Suspensionsvolumen

- drtlicher Mittelwert
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