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Zusammenfassung

Die simultane Durchfithrung von Reaktion und Produktabtrennung in der Reaktivrektifikation
ermoglicht eine Steigerung von Umsatz und Selektivitdt bei gleichzeitiger Einsparung eines externen
Reaktors. Die Verwendung von Enzymen in diesem Verfahren ist wegen der prozessbedingten
thermischen Belastung weitgehend unerforscht. Der Vorteil von Enzymen sind deren einzigartige
Reaktionswege und Selektivititen, die mit etablierten Katalysatoren nicht moglich sind. Aufgrund der
bestehenden Unterschiede zwischen Enzymen und etablierten Katalysatoren wurden in dieser Arbeit die
bestehenden Konzepte der Reaktivrektifikation hinsichtlich Bereitstellung des Katalysators,
Immobilisierung, Spektrum der Reaktionen, Betriebsweise liberdacht und angepasst mit dem Ziel eine
Enzymreaktion in der Reaktivrektifikation zu etablieren.

Im ersten Teil dieser Arbeit wird die grundsétzliche Vereinbarkeit verschiedener Enzymreaktionen und
der Reaktivrektifikation beschrieben. Fiir Lipasereaktionen wurde auf Grundlage von Enzymstabilitéit
und dem Trennverhalten der Reaktionsteilnehmer ein Auswahlverfahren entwickelt, mit dem mehr als
150 Umesterungs- und Veresterungsreaktionen flir eine Umsetzung in der Reaktivrektifikation
identifiziert werden konnten. Fir die Immobilisierung der Enzyme wurde eine Silika-basierte
Beschichtung fiir Gewebepackungen entwickelt, die umfassend hinsichtlich Porenstruktur,
Stofftransport, Stabilitdt und den Trenneigenschaften in der Kolonne charakterisiert wurde. Aufgrund
der hohen Trenneffizienz und den vergleichsweise geringen Katalysatordichten im Vergleich mit
anderen katalytischen Packungen eignen sich die Uberziige eher fiir anspruchsvolle Trennungen mit
hoheren Reaktionsraten. Der entscheidende Vorteil der Uberziige ist ein neu entwickeltes in situ
Beschichtungsverfahren, welches bei Deaktivierung der Enzyme einen Austausch ohne Ausbau der
Packungen zuldsst. Dieses Verfahren ermdglicht erstmals eine flexible Anpassung der reaktiven Zone
und kann mit wenigen Anpassungen in bestehende Kolonnen integriert werden.

AnschlieBend wurde in einer satzweise betriebenen Kolonne die Machbarkeit der Reaktivrektifikation
mit den entwickelten biokatalytischen Packungsiiberziigen demonstriert. In einer Simulationsstudie
konnte anhand einer Lipasereaktion gezeigt werden, dass auch im kontinuierlichen Betrieb signifikante
Umsétze erreicht werden konnen. SchlieBlich wurde die kinetische Racematspaltung von
(R/S)-2-Pentanol als Beispiel einer enzymspezifischen Reaktion in einer satzweise betriebenen Kolonne
realisiert. Der Abzug des Leichtsieders fiihrte zu hoheren Umsatz im Vergleich zum Riihrkessel, wobei
die erhohte Selektivitét der Lipase erhalten blieb.

Abschliefend wurde ein Gleichgewichtsstufenmodell zur dynamischen Simulation der enzymatischen
Reaktivrektifikation im Satzbetrieb entwickelt. Das Modell erlaubt eine gute Abbildung des Verfahrens
und soll zukiinftig als Werkzeug zur Optimierung von bestehenden Prozessen oder zur theoretischen

Betrachtung von weiteren enzymatischen Reaktionen in der Reaktivrektifikation dienen.
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1 Einleitung

1.1 Biokatalytische Reaktionen

In der chemischen Industrie kommen schitzungsweise mehr als 80 % der Produkte mit
einem Katalysator in Kontakt. Der Katalysator beeinflusst die Reaktionsrate und die
Selektivitdt einer Reaktion und somit die Auslegung des Reaktors und der nachfolgenden
Prozessschritte zur Trennung und Aufreinigung. Damit nimmt die Auswahl eines geeigneten
Katalysators eine Schliisselrolle in der Entwicklung eines chemischen Produktionsprozesses
ein [1].

Enzyme sind katalytisch aktive Proteine, die in allen lebenden Organismen vorkommen. Sie
besitzen eine Reihe von charakteristischen Merkmalen, die sie von den klassischen chemischen
Katalysatoren unterscheidet:

e Enzyme besitzen oftmals eine sehr hohe Regio- oder Enantioselektivitit, die mit

chemischen Katalysatoren selten erreicht werden kann.

e Enzyme arbeiten sehr effizient; komplexe Reaktionen finden bereits bei sehr milden

Bedingungen statt.
e Enzyme sind tendenziell umweltvertréglicher als chemische Katalysatoren hinsichtlich
ihrer Herstellung und der Vermeidung von toxischen Losungsmitteln und Zusitzen in
der Reaktion [2].
Auf der anderen Seite ist die Funktionsweise von Enzymen hiufig an einen relativ engen
Bereich von Reaktionsbedingungen gekniipft. So fiihrt eine Erh6hung der Temperatur oberhalb
des Temperaturoptimums zu einer zunehmenden Destabilisierung der hoheren Enzymstruktur
und entsprechend zu einem irreversiblen Verlust der Aktivitdt [3]. Auch andere Faktoren wie
der pH Wert, die lonenkonzentration, das verwendete Losungsmittel sowie die Konzentration
von Substrat und Produkt konnen die Aktivitit des Enzyms entscheidend beeinflussen. Abhilfe
schafft hier die Immobilisierung des Enzyms, wodurch die Stabilitit des Enzyms deutlich
erhoht werden kann [4-6].
Aufgrund des Selektivitdtsvorteils ist der Einsatz von Enzymen insbesondere fiir die
Herstellung von Feinchemikalien und Pharmazeutika interessant ist. Eine Ubersicht iiber

etablierte industrielle Prozesse mit Enzymen findet sich beispielsweise bei Buchholz et al. [7]
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und Liese et al. [8]. Zu den produktivsten Verfahren mit Enzymen zéhlen die Herstellung von
Fruktose-Sirup und Bioethanol mit einer Weltjahresproduktion von mehr als 10.000 kt/a. Die
Enzyme werden dabei liberwiegend aus Mikroorganismen gewonnen und isoliert oder als ganze
Zelle eingesetzt.

Wie viele chemisch katalysierte Reaktionen konnen auch enzymatische Reaktionen durch das
Reaktionsgleichgewicht limitiert sein. Bekannte Beispiele fiir gleichgewichtslimitierte
Reaktionen, die auch von Enzymen katalysiert werden, sind Veresterungen, Hydrolysen und
Umesterungen. In diesen Fillen wird oftmals das Produkt abgetrennt, um das Gleichgewicht
zugunsten hoherer Umsidtze zu verschieben [9]. Des Weiteren treten bei enzymatischen
Reaktionen vielfach durch die Natur vorgegebene Inhibierungsphinomene auf, wie z.B. die
Inhibierung der Cellulasen beim enzymatischen Abbau von Lignocellulose in C5 und C6
Zuckermolekiile [10] oder die Inhibierung von Lipasen bei der Hydrolyse durch den
entstehenden Alkohol [11]. Auch hier wiirde ein Abzug des Produkts zu hoheren Umsétzen
fiihren. Allerdings werden immer noch fast 80 % der industriellen Prozesse mit Enzymen in
satzweise betriebenen Riihrkesseln oder fed-batch Reaktoren durchgefiihrt (Verfahren mit
fehlenden Angaben zum Reaktor und der Betriebsweise wurden an dieser Stelle
ausgeschlossen) [12,13]. Der Grund liegt u.a. an der Entwicklung der Biotransformation aus
der Fermentation, die historisch bedingt in Satzreaktoren durchgefiihrt wurde [14]. Durch
Anwendung von isolierten Enzymen ist eine Durchfilhrung in einem satzweise betriebenen
Riihrkessel nicht mehr zwingend notwendig und kann auf andere Reaktorkonzepte erweitert
werden. Vorrausetzung ist natiirlich eine stabile Formulierung des Biokatalysators. In dieser
Arbeit soll anhand der Reaktivrektifikation die Durchfiihrbarkeit von enzymatischen
Reaktionen in neuen Reaktorkonzepten betrachtet werden, die bei chemisch katalysierten

Reaktionen ldngst zum Standard gehoren und effizientere Verfahren ermoglichen.

1.2 Integrierte Trennverfahren in der Biokatalyse

Die unvollstindige Umsetzung vieler chemischer und biochemischer Reaktionen hat zur
Folge, dass Produkte und nicht umgesetzte Substrate in zusétzlichen Trennschritten
aufgereinigt und zuriickgefiihrt werden miissen. Klassischerweise laufen Reaktion und
Trennung in separaten Grundoperationen ab, die jeweils mit Betriebs- und Investitionskosten
zu den Gesamtkosten des Prozesses beitragen [15]. Neben der seriellen Anordnung kénnen

Reaktion und Trennung auch in sogenannten integrierten Trennverfahren kombiniert werden.
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Die Vorteile konnen vielfiltig sein, von der Einsparung von Materialkosten, zur vereinfachten
Aufreinigung durch hohere Umsétze und/oder Selektivitét bis hin zur Wérmeintegration. Auf
der anderen Seite verringert sich durch die Integration von Reaktion und Trennung die Anzahl
der Freiheitsgrade: Die Prozessparameter hingen unmittelbar miteinander zusammen, z.B.
bestimmt die Dicke einer reaktiven Membran die Trennung und gleichzeitig die Verweilzeit
am Katalysator [16].

Prinzipiell lédsst sich jeder Trennapparat mit einer Reaktion kombinieren, solange fiir Reaktion
und Trennung ein gemeinsames Betriebsfenster identifiziert werden kann. Die Vielseitigkeit
der integrativen Verfahren wird in der schematischen Ubersicht in Abbildung 1-1 deutlich. Die
Einteilung erfolgt hier anhand der auftretenden Phasen und dem zugrunde liegenden
Trennprinzip. Wéhrend in der reaktiven Phase die Substrate mit Katalysator in Kontakt
gebracht werden und die Reaktion stattfindet, werden die Stoff- und/oder Warmestrome tiber
die Transportphase zu- oder abgefiihrt. Der Stofftransport zwischen den Phasen ist durch
Vorginge bzw. Stoffeigenschaften wie Adsorption, Loslichkeit oder Fliichtigkeit

gekennzeichnet.
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Transport- Reaktions- Trenn-
phase phase prinzip

Adsorptlon

Fluchtlgkelt

Abbildung 1-1 - Ubersicht iiber reaktive Trennprozesse mit Transport- und Reaktionsphase und dem zugrunde liegenden
Trennprinzip

Die Herausforderungen bei der Auslegung von integrativen Prozessen sowie deren Einordnung
im Vergleich zu bestehenden Prozessen werden auf Grundlage von Simulationsmodellen und
experimentellen Ergebnissen in dem Buch von Schmidt-Traub und Gorak diskutiert [17]. Eine
umfassende Ubersicht iiber verschiedene integrative Verfahren mit besonderem Fokus auf der
Anwendung findet sich bei Kulprathipanja [18]. Die in diesen Arbeiten vorgestellten Verfahren
werden ausschlielich chemisch katalysiert. Allerdings finden sich auch in der Biotechnologie
zahlreiche Prozessbeispiele, bei denen eine Trenneinheit mit einer biokatalytischen Reaktion
gekoppelt ist [19-21]. Griinde fiir die Kopplung sind neben der Limitierung durch das
Reaktionsgleichgewicht natiirlich vorkommende Inhibierungsphinomene der Enzyme durch
das Produkt oder Produkttoxizitit bei Ganzzellfermentationen.

Allerdings erhohen sich durch die Kopplung von Reaktion und Trennung auch die
Anforderungen an den Katalysator. So werden in thermisch anspruchsvollen Verfahren wie der
Reaktivrektifikation beispielsweise fast ausschlieBlich chemische Katalysatoren eingesetzt, da
Biokatalysatoren im Vergleich eine geringere thermische Stabilitit aufweisen. Um die

Betriebsbedingungen der Reaktion von denen der Trennung zu entkoppeln, konnen externe
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Reaktoren eingesetzt werden. Dies wurde fiir diverse enzymatische Reaktionen gezeigt, sowohl
fiir isolierte Enzyme [22,23] als auch fiir die fermentative Herstellung [24]. Die vollstindige
Integration von Enzymen in einer destillativen Trenneinheit gelang erstmals Paiva et al., der
die Machbarkeit fiir Lipase-katalysierte Reaktionen im LabormaBstab zeigte [25]. Das Enzym
wurde hier lediglich in den Vertiefungen einer Fraktionierkolonne (Vigreuxkolonne) als
Granulat gegeben. Fiir die Verwendung in groBerem Mallstab muss die Einbringung des
Katalysators in sogenannten katalytischen Packungen erfolgen, was bei Paiva et al. nicht
betrachtet wurde. Obwohl die Reaktivrektifikation als integratives Verfahren weit verbreitet ist,
gilt die Verwendung von Enzymen in diesem Verfahren als weitgehend unerforscht und stellt

daher die zentrale Motivation dieser Arbeit dar.
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2 Zielsetzung

Das Ziel dieser Arbeit ist die Analyse und Umsetzung von enzymatischen Reaktionen in
der Reaktivrektifikation. Dazu soll ein Konzept fiir die Einbringung von Enzymen in die
Rektifikationskolonne entwickelt werden, das die Besonderheiten beim Einsatz von Enzymen
wie Stabilitdit und Katalysatorwechsel beriicksichtigt. Das Konzept umfasst sowohl die
Auswahl einer geeigneten Immobilisierungsmethode, um die Stabilitdt des Enzyms fiir den
Einsatz unter erhohten Temperaturen und in organischen Losungsmitteln zu erhohen, als auch
den Austausch des Katalysators zu vereinfachen. AnschlieBend ist eine umfassende
Charakterisierung des Katalysators und des Triagersystems hinsichtlich Stabilitdt, Aktivitit,
Stofftransport und Fluiddynamik vorgesehen.

Die Machbarkeit des Verfahrens soll zunichst im Satzbetrieb untersucht werden, um das
Verhalten des Katalysators unter moglichst prozessnahen Bedingungen zu testen. Ein weiteres
Ziel ist, die Vorteile des integrierten Aufbaus gegeniiber einem Verfahren ohne
Produktabtrennung aufzuzeigen. Anschliefend soll auf Basis einer Prozesssimulation der
Einsatz von Enzymen in einer kontinuierlich betriebenen Pilotanlage diskutiert werden.

SchlieBlich soll fiir eine enantioselektive Enzymreaktion die Durchfithrung in der
Reaktivrektifikation demonstriert werden. Dabei gilt es den Selektivititsvorteil von Enzymen
sowie den Vorziige der Reaktivrektifikation gegeniiber den herkdmmlichen Verfahren
aufzuzeigen. Fir die Prozessoptimierung ist schlieBlich die Entwicklung eines
Simulationsmodells vorgesehen, das die Besonderheit der Enzyme und der verwendeten
katalytischen Packungen beriicksichtigt. Auflerdem soll das Prozessmodell dazu dienen,
mithilfe von Stoffdaten und Kinetikmodellen den Nutzen des Verfahrens fiir weitere

enzymatische Reaktion abzuschétzen.
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3 Theoretischer Hintergrund

3.1 Heterogen katalysierte Reaktivrektifikation

3.1.1 Einfihrung

Die Reaktivrektifikation bezeichnet die gleichzeitige Durchfiihrung einer Reaktion und
einer mehrstufigen Destillation in einer apparativen Einheit. Erstmals erwdhnt wird die
Reaktivrektifikation in diversen Patenten von Backhaus in den 1920er Jahren zur Herstellung
von Estern mit Schwefelsdure als Katalysator [26—28]. Bereits 1953 gab es laut Harmsen die
ersten grofBtechnischen Anwendungen mit steigender Tendenz in den 80er und 90er Jahren
durch die Etablierung des Verfahrens zur Herstellung von diversen Ethern und Estern [29].
Gleichzeitig wurde die Reaktivrektifikation Bestandteil zahlreicher Forschungsarbeiten und
Patente [15,30-32]. Heutzutage werden Ether wie MTBE und ETBE aus dem C4 Schnitt der
Erdolraffinerie standardgemal in der Reaktivrektifikation hergestellt.

Die homogen katalysierte Synthese von Methylacetat aus Methanol und Essigsdure im
sogenannten FEastman-Kodak Prozess gilt weiterhin als Vorzeigebeispiel fiir die

Reaktivrektifikation, da hier gleich mehrere Vorteile des

Verfahrens vereint werden (sieche Abbildung 3-1) [33]. Bei - : é , Methyk

acetat

. . . : Anreicherung
einer konventionellen Auslegung des Verfahrens mit einer von Methylacetat

sequentiellen Anordnung von Reaktion und Trennung wiirden
Extraktion von
Wasser

durch  das  Auftreten von mehreren  Azeotropen .

8 Trennkolonnen und 2 Reaktoren bendtigt, die durch den (katalysator) 7

Einsatz einer reaktiven Kolonne groBtenteils eingespart | resktionszone
werden konnten (im angesprochenen Eastman-Kodak Prozess . [ |

werden neben der Reaktivrektifikationskolonne lediglich drei _’:Abzugvon
zuschaltbare Destillationskolonnen zur Abtrennung von | Vet

Verunreinigungen und zur Riickgewinnung von Methanol aus

.

H,0
Katalysator

dem Sumpf verwendet). Durch den Einsatz einer reaktiven

Abbildung 3-1 - Schema der
Reaktivrektifikationskolonne im
Reaktion (Azeotrop Methylacetat/Methanol) oder durch FEastman-Kodak Prozess zur Herstellung

von Methylacetat, iibernommen von
Keller [30]

Kolonne konnen die auftretenden Azeotrope durch die

Extraktion mit der zugefiilhrten Sdure (Azeotrop
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Methylacetat/Wasser) aufgebrochen werden [34]. AuBerdem werden durch die Abtrennung der
Produkte Methylacetat und Wasser im Kopf bzw. Sumpf der Kolonne hohere Umsétze erreicht
und Nebenreaktionen unterbunden. Des Weiteren wird die Reaktionswiarme der
Veresterungsreaktion unmittelbar zur Verdampfung genutzt, was zu Einsparungen von
Verdampfungsenergie und Vermeidung von Hotspots in der Kolonne fiihrt.
Zusammenfassend ergeben sich fiir die Reaktivrektifikation nach Noeres et al. [15] folgende
Vorteile:
e Erhohte Ausbeute durch Uberwindung des chemischen und thermodynamischen
Gleichgewichts
e Erhohte Selektivitdt durch Unterbindung der Nebenreaktionen
e Geringerer Energieverbrauch durch Warmeintegration bei exothermen Reaktionen
e Vermeidung von Hotspots in der Kolonne durch stindiges Verdampfen der
Fliissigphase
e Uberwindung von Destillationsgrenzen durch Reaktion von azeotropen oder eng-
siedenden Gemischen
Je nach Stoffsystem konnen eine oder mehrere Vorteile genutzt werden [32]. Auf der anderen
Seite fithrt ein erhohter Integrationsgrad immer auch zu engeren Randbedingungen. Design-
und Prozessparameter miissen derart gewahlt werden, dass sowohl Reaktion als auch Trennung
effizient durchgefiihrt werden konnen. Somit hingt die Durchfiihrung einer Reaktion in der
Reaktivrektifikation stark von den Eigenschaften des Stoffsystems ab. AuBlerdem fiihrt die
Integration von Reaktion und Trennung in einer Einheit zu einem deutlich komplexeren
Prozess, was zu Problemen bei der Prozessbeherrschung (Prozessregelung, multiple stationére
Zustiande, Nebenreaktionen), der Simulation und beim Scale-up fithren kann (siche Schmitt et
al. [35] und darin enthaltene Referenzen). Diese konnen dazu fiihren, dass die Vorteile der
Reaktivrektifikation bei unpassender Einstellung der Design- und Prozessparameter wie z. B.
Anzahl der Trennstufen, Menge des Katalysators, Riickflussrate oder Verdampferleistung
aufgehoben werden. Die Zusammenhénge sind teilweise wenig intuitiv, beispielsweise kann
eine erhohte Trennleistung unter gewissen Umstdnden zu geringeren Reinheiten fithren [36]
oder eine geringere Katalysatormenge erhohte Umsdtzen bewirken [37]. Gelingt die
Implementierung allerdings, konnen zwischen 15 - 80 % der Investitions- und Energiekosten
eingespart werden [29].
Neuere Forschungsarbeiten zur Reaktivrektifikation beschéftigen sich u.a. mit der Kopplung

der Reaktivrektifikation mit Membranverfahren wie der Gaspermeation [38] oder
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Pervaporation [39,40], dem Einsatz der Reaktivrektifikation in der Bioraffinerie [41-46] oder
der Anwendung von komplexeren Stoffsystemen mit Folgereaktionen [47,48] sowie

ungewohnlichen Siedereihenfolgen [49-51].

3.1.2 Reaktionen und Katalysatoren

Die Reaktivrektifikation kann fiir unterschiedliche Reaktionen verwendet werden. Nach
einer Patentrecherche von Lutze et al. aus dem Jahr 2010 wird der GroBteil der Reaktionen
(> 70 %) von Veresterungen, Veretherungen, Hydrierungen, Alkylierungen abgedeckt [32].
Dabei werden sowohl homogene als auch heterogene Katalysatoren eingesetzt. In Einzelféllen
kann die Reaktion auch autokatalytisch erfolgen, wie es anhand der Veresterung von
Milchsédure mit Methanol gezeigt wurde [52]. Der Einsatz eines homogenen Katalysators ist im
Vergleich zu heterogenen Katalysatoren apparativ weniger aufwendig, da normale
Trennpackungen verwendet werden konnen. Allerdings muss der fliissige Katalysator nach dem
Prozess aus den Produktstromen abgetrennt werden. Der Einsatz von heterogenen
Katalysatoren ermdoglicht die Riickhaltung und Wiederverwendung des Katalysators. Durch
den aufwendigen Austausch des Katalysators werden allerdings hohe Anforderungen an die
Standzeiten des Katalysators gestellt, die durch die thermischen und chemischen Bedingungen
in der Kolonne weiter strapaziert werden konnen [15]. Fiir die Einbringung von heterogenen
Katalysatoren in die Reaktivrektifikation gibt es eine Anzahl von unterschiedlichen Einbauten
fiir Packungs- und Bodenkolonnen, deren Aufbau in Abschnitt 3.2 beschrieben wird.
In Tabelle 3-1 sind eine Auswahl an Produkten zusammengefasst, deren Herstellung mittels
Reaktivrektifikation untersucht wurde. Auflerdem ist fiir den jeweiligen Prozess der verwendete
Katalysator aufgefiihrt. Die Auswahl beschrinkt sich hier auf heterogen katalysierte

Reaktionen.
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Tabelle 3-1 - Ubersicht einiger in der Reaktivrektifikation untersuchter Reaktionen mit heterogenen Katalysatoren,
zusammengetragen u.a. aus Noeres et al. [15] Lutze et al. [32] und Keller [30]

Reaktionsart Produkt(e) Katalysator Referenz
Veresterungen Methylacetat Amberlyst 15 [53]
Methylacetat Lewatit K2621 [54]
Butylacetat Amberlyst 46 [55]
Butylacetat Amberlyst 15 [56,57]
n-Propylpropionat Amberlyst 46 [58,59]
Ethylacetat Amberlyst 35 [60,61]
Hexylacetat Amberlyst CSP2 [55,62]
Isopropylpalmitat Zinkacetat in Silika Gel [63]
Alkylierung Cumol Zeolithe [64,65]
Alkylierte Benzole Zeolithe [66]
Hydrierung Cyclohexan Metaloxide (tragerfixiert) [67]
Mono-Olefine Palladium (tragerfixiert) [68]
Veretherung MTBE g’;sir}‘ligslg‘rllsg‘:herha”/ [69,70]
ETBE Zeolith BEA [71]
TAME Ionenaustauscherharze [72,73]
(T;gjb%nyl Ethyl Ether 1 perlyst 47 W [74]
Hydrolyse Methanol/Wasser Amberlyst 15 [53,75]
Umesterung n-Butylacetat Amberlyst 15 [39]
fnclztgyelﬁl‘:llgpen' Methylal D72 176,77]
Aldolkondensation  Diacetonalkohol Amberlite IRA-900 [78]

Die Ubersicht macht deutlich, dass in industriellen Prozessen zur Reaktivrektifikation

ausschlieflich  chemische Katalysatoren wie lonenaustauscherharze, Zeolithe und
Ubergangsmetalle verwendet werden. Neuere Katalysatoren wie Enzyme wurden in der
Reaktivrektifikation kaum betrachtet, da sich die Prozessbedingungen vermeintlich schwieriger
mit den Reaktionsbedingungen von Enzymen vereinen lassen (siehe auch 3.6). Hinsichtlich der
Reaktionstypen, eignen sich insbesondere Veresterungen und Veretherungen fiir dieses
Verfahren, da diese Reaktionen oft gleichgewichtslimitiert sind und die Reaktionsteilnehmer
eine erhohte Tendenz zur Bildung von Azeotropen zeigen, die durch die Reaktion iberwunden
werden konnen [34]. Obwohl sich die meisten Quellen auf Forschungsarbeiten beziehen,
wurden viele dieser Verfahren auch grofitechnisch realisiert. Harmsen berichtet von mehr als

150 Reaktivrektifikationskolonnen, die weltweit mit Durchsitzen zwischen 100 — 3000 kt/Jahr
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betrieben werden [29]. Entscheidend fiir die Einstellung der Verweilzeit am Katalysator ist u.a.

die Betriebsweise der Kolonne, die im folgenden Kapitel beschrieben wird.

3.1.3 Betriebsweisen der Reaktivrektifikation

Fir die Reaktivrektifikation gibt es unterschiedliche Betriebsweisen, die wie folgt
zusammengefasst werden konnen:

1. Diskontinuierliche Betriebsweise

a. Konstanter Riicklauf
b. Konstante Destillatzusammensetzung

2. Kontinuierliche Betriebsweise
Im Allgemeinen ermdglicht die diskontinuierliche Betriebsweise eine hohere Flexibilitét
hinsichtlich Auslegung und Betrieb und wird vor allem bei der Herstellung von kleineren
Produktmengen mit wechselnden Spezifikationen eingesetzt, wie z.B. Pharmazeutika,
Additive, Farbstoffe [79], Kap 19, S 676-679. Auf der anderen Seite ist das Verhalten der
Reaktivrektifikation im Satzbetrieb instationdr und dynamisch, was die Auslegung und den
Betrieb erschweren kann. Ein wichtiger Bestandteil der Optimierung einer diskontinuierlich
betriebenen Reaktivrektifikation ist daher die Entwicklung von Simulationsmodellen, um das
komplexe Zusammenspiel der Betriebsparameter korrekt abzubilden (siehe Abschnitt 3.3).
Die Regelung und Steuerung einer satzweise betriebenen Reaktivrektifikation wird bei
Sorensen et al. behandelt [80,81]. Fiir eine industriell ausgelegte Reaktivrektifikationskolonne
werden hier Prozessparameter optimiert und ein Regelungsschema entworfen, um eine
maximale Wirtschaftlichkeit oder eine moglichst kurze Prozessdauer zu erreichen. Abbildung
3-2 zeigt den Temperaturverlauf im Sumpf einer Kolonne, wenn unterschiedliche Mengen des
leichtsiedenden Produkts abgezogen werden. Wird zu wenig Produkt iiber den Destillatstrom
abgezogen (95 %), erhoht sich der Anteil des Leichtsieders in Kolonne und die Reaktionsrate
fallt aufgrund der sinkenden Temperatur in der Kolonne ab. Ist der Destillatabzug zu hoch, wird
nicht nur das leichtsiedende Produkt sondern in der Folge auch ein Anteil des leichtsiedenden
Edukts abgezogen, wodurch die Ausbeute verringert wird und zusétzlich der nicht-abreagierte

Edukt aus dem Destillatstrom abgetrennt werden muss.
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Abbildung 3-2 - Temperatur im Reaktor, wenn unterschiedliche Anteile des entstandenen leichtsiedenden Produkts abgezogen
werden; iibernommen aus Sorensen [80]

Aus diesem Grund werden von Sorensen fiir den Betrieb von Reaktivrektifikationskolonnen im
Satzbetrieb unterschiedliche Regelschemata vorgeschlagen, die indirekt die Temperatur in der
reaktiven Zone kontrollieren, um einen moglichst storunempfindlichen Betrieb zu
gewihrleisten [80].

Fiir die satzweise betriebene Rektifikation ohne Reaktion ergeben sich grundsitzlich zwei
unterschiedliche Strategien zur Regelung des Prozesses: (1) konstanter Riicklauf oder (2)
konstante Destillatzusammensetzung. Fiir ein bindres nicht-reaktives Stoffsystem sind
beispielhaft zwei McCabe Thiele Diagramme in Abbildung 3-3 dargestellt. Bei (1) wird das
Riicklaufverhéltnis so angepasst, dass die Destillatzusammensetzung gleich bleibt, d.h. die
Steigung der Arbeitsgeraden dndert sich. Als RegelgroB3e gilt entsprechend der Destillat- oder
Riicklauffluss. Hingegen wird bei (2) das Riicklaufverhiltnis konstant gelassen, was zu einer
sich stetig dndernden Destillatzusammensetzung fiihrt, die in unterschiedlichen Fraktionen
aufgefangen werden kann. Diese Variante wird zur Trennung von Mehrstoffgemischen
angewendet.

Die Reaktivrektifikation im Satzbetrieb wird vor allem in der Prozessentwicklung eingesetzt,
um die Machbarkeit eines Verfahrens zu zeigen [ 76,82] und Prozessparameter wie die Stabilitét
und Aktivitdt eines neuen Katalysators unter moglichst prozessnahen Bedingungen zu
bestimmen [83,84]. Aulerdem kdnnen im Satzbetrieb hohe Umsitze erreicht werden, da die

Verweilzeit am Katalysator beliebig eingestellt werden kann.
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Abbildung 3-3 - Strategien zum Betrieb von satzweise betriebenen Reaktivrektifikationskolonnen: (1) konstante

Destillatzusammensetzung xp, links oder (2) konstantes Riicklaufverhéltnis RV, rechts
In groBtechnischen Produktionsanlagen sowie in allen in Abschnitt 3.1.2 beschriebenen
Verfahren wird hingegen die kontinuierliche Betriebsweise bevorzugt, was an der vereinfachten
Automatisierung des Verfahrens liegt sowie der iiberwiegend gleichbleibenden Produktqualitét
und den ldngeren Standzeiten im Vergleich zum Satzbetrieb. Kontinuierlich betriebene
Kolonnen sind allerdings auch weniger flexibel und apparativ aufwendiger gestaltet. Da die
Verweilzeit der Reaktanden in der reaktiven Zone im kontinuierlichen Betrieb auf wenige
Minuten begrenzt ist [23], eignet sich diese Fahrweise insbesondere fiir Reaktionen mit hohen
Reaktionsraten. Die Reaktionsraten von enzymatischen Reaktionen streuen sehr breit [4].
Daher stellt sich die Frage, inwieweit enzymatische Reaktionen auch in einer kontinuierlich
betriebenen Reaktivrektifikation eingesetzt werden konnen.
Neben der Bestimmung und Einordnung der Enzymkinetik im Vergleich zu chemischen
Katalysatoren ist die stabile Einbringung der Enzyme in die Rektifikationskolonne eine weitere
Voraussetzung  fiir die  Realisierung von  enzymatischen = Reaktionen  in
Reaktivrektifikationskolonnen. Die unterschiedlichen Konzepte zur Katalysatoreinbringung

werden im folgenden Kapitel erldutert.
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3.2 Katalytische Einbauten in der Reaktivrektifikation

3.2.1 Ubersicht zu katalytischen Einbauten

Die Auswahl einer geeigneten katalytischen Packung im Vergleich zu gewo6hnlichen

Einbauten ist komplizierter, da neben Trenneffizienz und Kapazitit folgende Kriterien

beriicksichtigt werden miissen [31]:

Stabile Immobilisierung des Katalysators
Effizienter Kontakt zwischen Fliissigkeit und Katalysator mit ausreichender Verweilzeit
Einfacher Austausch des Katalysators

Geringe Herstellungskosten

Es gibt keine katalytische Packung, die alle Kriterien gleichermallen erfiillt, so dass je nach

Anforderung des Reaktionssystems ein Kompromiss zwischen den Eigenschaften gesucht

werden muss. In der Literatur gibt es diverse Ubersichtsarbeiten, die die unterschiedlichen

Konzepte der katalytischen Packungen umfassend darstellen [30,31,85]. Grundsétzlich konnen

drei Konzepte unterschieden werden:

1) Einbringung von Katalysatorpartikeln in Taschenstrukturen

2) Einbauten, die selbst aus katalytisch aktivem Material bestehen

3) Einbauten mit katalytisch aktiven Uberzug

In Tabelle 3-2 ist eine Auswahl dieser Strukturen schematisch mit entsprechenden

Quellenverweisen dargestellt.
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Tabelle 3-2 - Ubersicht iiber verschiedene katalytische Packung fiir den Einsatz in der Reaktivrektifikation; zusammengestellt
und iiberarbeitet aus Keller [30], Sundmacher [85] und Taylor [31].

(1) Einbringung von
Katalysatorpartikeln

(2) Einbauten aus katalytisch
aktivem Material

(3) Einbauten mit katalytisch
aktivem Uberzug

a) Tea Bag Strukturen [86—88]

a) Fillkorper [73]

a) Fillkorper [83]

Gewebeumhiillung  Catalytic bales

Raschig Ringe aus Copolymeren mit
anschlieBender Aktivierung der Oberflache

Norton Saddles (im Bild ohne Uberzug)

b) Sandwich Strukturen [88—90]

Gewebetaschen
it Kat-Granulat

Trennbleche

Hybridpackung (Bleche+Taschen)

b) Monolithe [91]

@ \&

HiF REE
agane e

Monolithe aus Copolymeren mit
anschlieBender Aktivierung der Oberflache

b) Strukturierte Packungen [92—
94]

Trennlagen mit
katalytischem Uberzug

Blech- und Gewebepackungen

c¢) Katalytische Boden [95-97]

5
7

Katalysator in Gewebetaschen in der Fall-
leitung (links) oder auf dem Boden (rechts)

¢) Schaumkeramiken/Monolithe
[91,98,99]

sitE

I
T

SREEEE

Schaumkeramiken (li.) und Monolithe aus
Copolymeren (re.) mit katal. Uberzug

In industriellen Prozessen mit heterogenen Katalysatoren ist das Konzept der katalytischen

Taschen am weitesten verbreitet [100], z.B. Katapak-SP (siche Abbildung 3-4). Diese

Packungen lassen sich hinsichtlich Katalysatormenge und Trennleistung flexibel gestalten, in

dem das Verhiltnis von Trennlagen und Katalysatortaschen variiert wird [101].
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Abbildung 3-4 - Katalytische Packung Katapak-SP

Bei allen bestehenden Konzepten ist die Herstellung der Packungen sowie der Installation in
der Kolonne mit sehr hohem Aufwand verbunden. Daher miissen Katalysatorsysteme in der
Reaktivrektifikation Standzeiten von mehreren Monaten bis hin zu Jahren aufweisen, um
langere Betriebsausfille zu vermeiden und den Prozess effizient gestalten zu konnen. Bei
Reaktionssystemen mit weniger stabilen Katalysatoren kann es daher passieren, dass die
Reaktivrektifikation als Prozessoption ausgelassen wird, wodurch mdogliche Vorteile von
integrierten Prozessen ungenutzt bleiben [70,78]. Nur in wenigen Féllen ist eine Regeneration
des Katalysators in der Kolonne moglich [102]. Um die Deaktivierung des Katalysators zu
kompensieren und den Austausch hinauszuzdgern, wird daher oftmals ein Uberschuss an
Katalysator eingesetzt, die Kolonnentemperatur erhoht oder ein erhdhter Riicklauf gefahren,
um die Verweilzeit in der reaktiven Zone zu erhohen [31]. All diese MaBBnahmen schlagen sich
auf die Prozesskosten nieder. Damit die Reaktivrektifikation auch flir weniger stabile
Katalysatoren eine mdgliche Prozessoption bleibt, ist ein vereinfachter Katalysatorwechsel
unerlésslich. Auf einige in der Literatur vorgestellten Konzepte zum Katalysatorwechsel wird
zunichst im folgenden Abschnitt 3.2.2 eingegangen. Bei allen Konzepten handelt es sich um
Forschungsarbeiten, die in kommerziellen Prozessen bisher nicht angewendet werden.

Die anschlieBende Charakterisierung der verwendeten Einbauten hinsichtlich des
Druckverlusts, Fliissigkeitsinhalts und der Trenneffizienz dient zur Einordnung der neuen
Einbauten im Vergleich zu bestehenden katalytischen Einbauten. Dazu werden die

Eigenschaften von etablierten katalytischen Packungen in Abschnitt 3.2.3 (unter Stand der



Theoretischer Hintergrund 27

Technik) zusammengefasst. Die ermittelten Daten zur Hydrodynamik werden anschlieBend als

Modellparameter zur Simulation der enzymatischen Reaktivrektifikation verwendet.

3.2.2 Austausch von katalytischen Packungen

Im folgenden Abschnitt werden verschiedene Konzepte vorgestellt, um die Bereitstellung
des Katalysators in Kolonnen zu vereinfachen. Ein vereinfachter Katalysatorwechsel trigt
gleichzeitig dazu bei, dass die Katalysatormenge oder die Position des Katalysators leichter
variiert werden kann. In bisherigen Prozessdesignstudien zur Reaktivrektifikation wurden diese
Prozessparameter meist festgelegt, obwohl sich gezeigt hat, dass eine Anpassung hier durchaus
sinnvoll sein, um z.B. den Katalysator besser auszunutzen [62,103] oder die
Trenneigenschaften der Packung zu verbessern [101].
Eine Moglichkeit zur Vereinfachung des Katalysatorwechsels ist der Einsatz von D+R Bdden,
die abwechselnd aus konventionellen Glockenboden (D = Distillation) und
Katalysatorfestbetten in der Fallleitung (R = reactive section) bestehen (siche Abbildung 3-5).
Der Vorteil dieses Aufbaus ist, dass die Katalysatormenge und —position iiber externe
Anschliisse angepasst werden kann ohne die Packung selbst auszutauschen [100]. Die D+R
Boden waren hinsichtlich der hydraulischen und Stofftransport-Eigenschaften vergleichbar mit
konventionellen Glockenboden [55,100] und wurden auch bei der Optimierung eines
Reaktivrektifikationsprozesses eingesetzt [104]. Der Nachteil dieser Bdden ist der sehr
spezielle und aufwendige Aufbau der Boden mit zusétzlichen Fallleitungen, Entliiftungsrohren

und Anschliissen zum Befiillen der Boden mit Katalysator.
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Abbildung 3-5 - D+R Boden schematische Darstellung (links) und als Foto (rechts).
Legende: (I) Destillationsteil (II) Reaktive Zone; 1) 2) Fallleitung 3) Siebe 4) 5)
Katalysatoranschliisse 6) Fallleitung 7) Dampfleitung 8) Entliiftungsrohr 9) 10)
Probenahmestutzen 11) Temperatursonde; das Katalysatorfestbett ist grau gekennzeichnet;
iibernommen aus Schmitt et al. [100]
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Ein weiteres Konzept zum Katalysatorwechsel stellt die Verwendung einer Multikanalpackung
dar. Die Packung besteht aus verschiedenen Lagen mit hoher und niedriger spezifischer
Oberflache. Das Katalysatorgranulat wird zwischen den Packungslagen mit hoherer
spezifischer Oberflache eingefiillt, die den Katalysator zuriickhalten. Die Lagen mit geringerer
Oberfldche bleiben frei und dienen zur Durchstromung des Dampfstroms. Ober- und unterhalb
der reaktiven Zone verhindern Sperrlagen einen Verlust von Katalysatorpartikeln. Diese
Packungen wurden erfolgreich bei der BASF im Produktionsmafstab in einer DN700 Kolonne
mit einer Kapazitat von 150 kg/h getestet [105]. Fiir den Austausch kann der Katalysator nach
unten herausrieseln. Auch wenn die Mehrkanalpackungen im Vergleich zu den D+R Bdden
deutlich einfacher gestaltet sind, stellt dieses Konzept durch die erforderliche Entnahme der
Sperrlagen und das aufwendige Entfernen des Katalysatorgranulats aus den verzweigten
Strukturen der Packung keine Vereinfachung fiir den Katalysatorwechsel dar. Auflerdem
zeichnen sich beide Ansdtze durch sehr spezielle Einbauten aus (siche D+R Boden und
Mehrkanalpackung), die gerade fiir bestehende Kolonnen nur sehr aufwendig umgesetzt
werden konnen.

Als weitere Moglichkeit kann das Katalysatorgranulat als Suspension durch die Kolonne
gefordert werden und anschlieend {iber eine Filtrationseinheit abgetrennt und zuriickgefiihrt
werden [105,106]. Dieses Konzept ist unabhéngig von den Einbauten und wurde sowohl in
Packungs- als auch Bodenkolonnen getestet [105]. Allerdings sind vermutlich zusétzliche
Trennschritte nétig, um die Produktstrome frei von Katalysatorgranulat zu halten.

Eine einfachere Gestaltung der katalytischen Packung, die auBlerdem den Austausch des
Katalysators ermdglicht, wire daher von grolem Interesse, insbesondere wenn weniger stabile

Katalysatoren wie Enzyme in der Reaktivrektifikation eingesetzt werden sollen. Dariiber hinaus

Sperrlag C~—

Abbildung 3-6 — Schematische Darstellung der Mehrkanalpackung bestehend aus Trennlagen mit unterschiedlichen
Maschenweiten, der Katalysator (Kiigelchen) ist zwischen Trennlagen mit hoher spezifischer Oberfléche als Schiittung
eingebracht; Gas (dicke Pfeile), Fliissigkeit (diinne Pfeile). Fotos der Mehrkanalpackung gefiillt mit Katalysatorgranulat (links)
und einer leeren Mehrkanalpackung mit Sperrlagen (rechts), Durchmesser der Kolonne 700 mm [105].
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muss natiirlich gewihrleistet sein, dass die neu entwickelte katalytische Packung unter
Prozessbedingungen moglichst stabil und aktiv ist und weiterhin gute Trenn- und
Reaktionseigenschaften besitzt. Das Ziel dieser Arbeit war daher, ein kohédrentes Konzept zur
Immobilisierung von Enzymen in thermisch anspruchsvollen Prozessen wie der
Reaktivrektifikation zu entwickeln, was folgende Voraussetzungen mdglichst gleichermal3en
erfillt.

e Flexibles und einfaches Herstellungsverfahren

e Ausreichende Stabilitdt und Aktivitdt des immobilisierten Enzyms

e Gute Trenn- und Reaktionseigenschaften der katalytischen Packung
Im folgenden Abschnitt werden demzufolge wichtige Parameter zur Charakterisierung einer

Packung vorgestellt.

3.2.3 Fluiddynamik und Trenneffizienz von katalytischen Packungen

Die Fluiddynamik von katalytischen Kolonneneinbauten bestimmt entscheidend die
Effizienz von Reaktion und Trennung in der Reaktivrektifikation. Zunéchst folgt eine kurze
Einfiihrung zu den Grundlagen der Fluiddynamik von Packungen, die groftenteils auf
Goedecke [107] und Oluji¢ [108] basiert. AnschlieBend wird zur Fluiddynamik von
katalytischen Packungen ein Stand der Technik gegeben.

Druckverlust, Fldssigkeitsinhalt und Betriebsbereich

Die Verengung des Kolonnenquerschnitts durch die Einbauten und der herabflieBenden
Fliissigkeit verursacht einen gewissen Druckverlust des Gases. Der Druckverlust kann gerade
fiir den Vakuumbetrieb entscheidend sein, da die Anderung des Dampf/Fliissig-Gleichgewichts
in diesem Bereich stark vom Druck beeinflusst wird. Auerdem kann der Druckverlust bei der
Verarbeitung von thermisch sensiblen Stoffsystemen zu einer kritischen Erhohung der
Betriebstemperatur fiihren. Gegeniiber Trennbdoden und Fiillkdrperschiittungen weisen
strukturierte Packungen den geringsten Druckverlust auf, weshalb sie oftmals beim
Vakuumbetrieb eingesetzt werden [109]. Der Druckverlust wird direkt bestimmt und in mbar
pro m Betthohe angegeben. Der trockene Druckverlust Apo der Packung kann separat betrachtet
und vorausberechnet werden [110], Kap 3. Der Gesamtdruckverlust setzt sich folgendermal3en

zuSammen.

b _Apy Ap

- : -1
H H Ap, G-
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Das Verhiltnis AATP beschreibt den Einfluss des Fliissigkeitsinhalts hr und der Porositdt € auf
0

den Druckverlust und kann fiir verschiedene Packungstypen mit Hilfe von empirischen

Korrelationen abgeschétzt werden kann [110], Kap 4 und 5.

(1=t (3-2)

Der Druckverlust ist eng mit dem Fliissigkeitsinhalt (holdup) verkniipft. Als Fliissigkeitsinhalt
he wird die Fliissigkeitsmenge V. bezeichnet, die sich bedingt durch die Viskositit der
Fliissigkeit, durch die Einbauten und den Gasgegenstrom innerhalb der Kolonne anreichert. Der
Fliissigkeitsinhalt ist gerade bei reaktiven Einbauten ein entscheidender Betriebsparameter, da
er bei konstantem Fliissigkeitsstrom die Verweilzeit am Katalysator bestimmt. Der

Fliissigkeitsinhalt wird bezogen auf das Packungsvolumnen V¢ angegeben:

- (3-3)
Ve

Die angestaute Fliissigkeitsmenge setzt sich aus dem statischen und dynamischen
Fliissigkeitsinhalt zusammen. Der statische Fliissigkeitsinhalt ist die Menge an Fliissigkeit, die
sich fiir eine bestimmte Zeit nach dem Herunterfahren der Kolonne durch Kapillarkrifte in der
Kolonne hélt. Der dynamische Fliissigkeitsinhalt ist die Menge an Fliissigkeit, die durch den
Gasgegenstrom in der Kolonne aufgestaut wird. In experimentellen Arbeiten wird die
Fliissigkeit nach dem Herunterfahren der Kolonne fiir 15 — 30 min gesammelt. Die in der
Kolonne zuriickgebliebene Fliissigkeit wird als statischer Fliissigkeitsinhalt definiert.

Beide Parameter Druckverlust und Fliissigkeitsinhalts werden in dhnlicher Weise von der Gas-
und Flissigkeitsbelastung beeinflusst. In Abbildung 3-7 ist beispielhaft fiir verschiedene Gas-

und Fliissigkeitsbelastung der Druckverlust in einer Packungskolonne gezeigt.
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Abbildung 3-7 - Einfluss der Gas- und Fliissigkeitsbelastung auf den Druckverlust in einer Packungskolonne [107]

Der Betriebsbereich ist durch zwei Grenzen gekennzeichnet, der Staugrenze und der
Flutgrenze. Bis zur Staugrenze verhilt sich die Anderung des Druckverlusts in Abhéingigkeit
von der Gasbelastung dhnlich wie der trockene Druckverlust. Ab der Staugrenze wird die
Fliissigkeitsstrom durch den erhohten Gasstrom verstirkt beim AbflieBen behindert. In der
Folge erhohen sich Druckverlust bzw. Fliissigkeitsinhalt. Eine weitere Erhohung der
Gasbelastung fiihrt zu einem Mitriss der Fliissigkeit und irgendwann dann zu einem
vollstindigen Aufstauen der Fliissigkeit, die dann von dem Gas durchstromt wird
(Phaseninversion): Die Kolonne flutet. Uber die Anderung des Druckverlusts kann mit Hilfe
von empirischen Korrelationen die Flutgrenze und somit die maximale Kapazitit einer Kolonne
abgeschitzt werden. Der kritische Anstieg des Druckverlusts ist in verschiedenen Quellen
zwischen 1025 — 1200 Pa/m angegeben [111,112]. Der untere Betriebsbereich von
Packungskolonnen ist durch eine minimale Fliissigkeitsbelastung begrenzt (nicht gezeigt).
Unterhalb dieses Grenzwerts kommt es zu einem Aufreilen des Fliissigkeitsfilms auf den
Packungen, was zu einer deutlichen Abnahme der Trennleistung fiithrt. Die untere
Grenzbelastung bei Fiillkorperkolonnen liegt bei 5 m?/(m?-h) fiir wissrigen Systemen und bei
2 m*/(m?-h) fiir organische Systeme. Strukturierte Packungen, insbesondere Gewebepackungen
konnen auch bei deutlich geringeren Belastungen von bis zu 0.05 m?*/(m?-h) betrieben werden

[113].

Trenneftfizienz

Die regelméfBige Geometrie von strukturierten Packungen sorgt fiir eine gute Verteilung von

Dampf und Fliissigkeit iiber den gesamten Querschnitt und fiir eine erhdhte Phasenturbulenz.
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Dadurch besitzen strukturierte Packungen in der Regel eine hdhere Trennleistung als
Fiillkdrperschiittungen und Boden. Die Phasengrenzfliche kann prinzipiell auf Basis der
volumenspezifischen Oberfliche der Packungen bestimmt werden. Phinomene wie
Riickvermischung, Benetzungsverhalten und Fehlverteilungen sorgen allerdings fiir eine
Einschriankung der Phasengrenzfliche, die in der Regel nicht getrennt betrachtet, sondern in der
sogenannten effektiven Stoffaustauschfldche zusammengefasst wird. Fiir die Berechnung der
Trennleistung sind vor allem der Ansatz der Gleichgewichtsstufen und der Ansatz der
Ubertragungseinheiten weit verbreitet, deren theoretische Grundlagen z.B. bei Sattler erldutert
werden [114]. Mit Hilfe der ermittelten Trenneffizienz einer Packung kann beispielsweise fiir
ein bestehendes Trennproblem iiber die Anzahl an notwendigen Trennstufen bzw.

Ubertragungseinheiten die Hohe der Kolonne berechnet werden.

Stand der Technik

Die Fluiddynamik von diversen reaktiven Packungen wurde bereits umfassend untersucht, wie
z.B. catalytic bales [115,116], Multipak von Montz [54,117], Katapak-S [118], Katapak-SP
von Sulzer [101,119] sowie R+D Bdden [55,100].

Je nach Design der katalytischen Packungen verdndern sich auch die hydrodynamischen
Eigenschaften. ©Wihrend die sandwich-Struktur  Katapak-S  ausschlieBlich  aus
Katalysatortaschen besteht (um moglichst viel Katalysator bereit zu stellen), werden in der
hybriden Struktur Katapak-SP zusitzliche Trennbleche eingebracht werden, um die
Trenneigenschaften zu verbessern. Da die Katalysatortaschen quasi undurchldssig fiir den
Dampfstrom sind, nimmt die Austauschfliche zwischen Gas und Fliissigkeit, je mehr
Katalysator eingebracht wird. Das schligt sich auf die Trenneffizienzen nieder, die in als NTSM
(number of theoretical stage per meter) beispielhaft fiir Katapak-SP Packungen mit

verschiedenen Katalysatorbeladungen gegeben [101].

Tabelle 3-3 - Aufbau und Trennleistung von unterschiedlichen Katapak-SP Packungen [101]

Typ Katapak-SP SP 11 SP 12 SP 13
Anzahl Katalysatorlagen : Anzahl Trennlagen 1:1 1:2 1:3
Trenneffizienz NTSM (1/m) 2 2,5 3
Katalysatoranteil ca. (vol %) 40 30 20

Der Druckverlust in Packungen mit Katalysatortaschen fallt vergleichsweise gering aus,
solange offene und regelméfBige Kanéle fiir den Dampfstrom bestehen bleiben. Fiir Strukturen,

die aus katalytischem Material bestehen oder mit einem katalytischen Uberzug versehen sind,
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erhoht sich dagegen durch den direkten Dampf-/Fliissigkeitskontakt zwar die Trennleistung,
allerdings fiihrt der unmittelbare Kontakt im Gegenstrom zu erhdhten Druckverlusten und
geringeren Kapazititen. Eine erhohte Trenneffizienz geht also zu Lasten von erhdhten
Druckverlusten.

Bei der Verwendung von Katalysatortaschen muss beachtet werden, dass die Ausnutzung des
Katalysatorbetts stark von der Fliissigkeitsbelastung abhingt. Fiir die sandwich Struktur
Katapak-S wurden drei Stromungsbereiche identifiziert [118] (sieche Abbildung 3-8). Die
sogenannte Grenzbelastung bezeichnet die optimale Ausnutzung des Katalysators und kann
iiber ein Kriftegleichgewicht zwischen der Gewichtskraft der Fliissigkeit und der
Widerstandskraft der Katalysatorkugelschiittung berechnet werden. Bei geringeren
Fliissigkeitsbelastungen konnen im Katalysatorbett Totzonen auftreten, in denen der
Stofftransport rein diffusiv stattfindet. Die erhohte Verweilzeit in diesem Bereich kann zur
vermehrten Produktion von Nebenprodukten fithren [35]. Bei hoheren Belastungen kommt es
zu verstarkten Bypass Stromungen aullerhalb des Katalysatorbetts, wodurch die Trennleistung

erhoht wird [118].

Staghante
Zonen

Unterlast Grenzbelastung Uberlast

Abbildung 3-8 - Unterschiedliche Strdmungsbereiche von katalytischen Packungen mit Katalysatorfestbett in Abhéngigkeit
von der Flissigkeitsbelastung, iibernommen von Schmitt [35]

Der statische und dynamische Fliissigkeitsinhalt wurde fiir Katapak-SP11 [120-122] und
Katapak-12 [101,122,123] in verschiedenen Kolonnendurchmessern zwischen 50 — 450 mm
bestimmt. Durch die Fliissigkeitsaufnahme in den Katalysatorschiittungen erhoht sich sowohl
der statische als auch der dynamische Anteil des Fliissigkeitsinhalts gegeniiber reinen
Trennpackungen. Der Anteil in den Katalysatorschiittungen hat allerdings nur wenig Einfluss
auf den Druckverlust [119]. Mit Hilfe von nicht-invasiven CT Messungen konnten auerdem
iiber den Fliissigkeitsinhalt die Flussraten der Fliissigkeit in den Trenn- und Katalysatorlagen

einzeln bestimmt werden [103].
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Fiir Packungen mit katalytischen Uberziigen wurde lediglich die Porenstruktur der Uberziige
analysiert [93,94,124]. Inwiefern die Auftragung einer katalytischen Beschichtung die
Fluiddynamik und die Trenneffizienz der Packungen beeinflusst, wurde nach dem

Kenntnisstand des Autors noch nicht untersucht.

3.3 Modellierung der heterogen katalysierten
Reaktivrektifikation

Das Verfahren der heterogen katalysierten Reaktivrektifikation ist ein komplexer Ablauf
von Stoff- und Warmetransportprozessen in einem dreiphasigen Mehrkomponentensystem, die
gleichzeitig von der chemischen Reaktion und der Hydrodynamik in der Kolonne beeinflusst
werden. Die Grundlage der Modellierung bildet die Beschreibung des Wirme- und
Stofftransports, die im folgenden Abschnitt 3.3.1 eingefiihrt wird. AuBerdem werden
Berechnungsmethoden und Parameter zur Beschreibung der Stoffdaten (Abschnitt 3.3.3) sowie
eine addquate Beschreibung der Reaktionskinetik (Abschnitt 3.3.4) bendtigt. Die
Hydrodynamik wird in der Regel durch Angaben zum Fliissigkeitsinhalt und Druckverlust
abgedeckt (bereits im vorherigen Abschnitt 3.2.3 beschrieben). Umfassende Ubersichtsarbeiten
zur Modellierung der Reaktivrektifikation geben u.a. Taylor und Krishna [31] sowie Kenig und
Gorak [15,125,126].

3.3.1 Grundlagen der Modellierung und Berechnung

Die Modelle zur (Reaktiv-)Rektifikation werden in der Regel nach der Beschreibung des
Stofftransports in Gleichgewichtsstufenmodelle (EQ) und Nicht-Gleichgewichtsstufenmodelle
(NEQ) unterteilt. Bei einem Gleichgewichtsstufenmodell wird von der Einstellung eines
thermodynamischen Gleichgewichts zwischen Dampf- und Fliissigphase in einem bestimmten
Kolonnenabschnitt ausgegangen, wihrend in Nicht-Gleichgewichtsmodellen die Stoff- und
Wirmeitibertragungsrate zwischen den Phasen tliber das Zwei-Film Modell beriicksichtigt wird
(Abbildung 3-9). Unter der Annahme von konstanten Verdampfungsenthalpien der
Komponenten, der Vernachlissigung von Mischungsenthalpien und einem adiabaten Betrieb
sind die Dampf- und Flissigkeitsstrtome entlang der Kolonne konstant. An der
Phasengrenzfliche findet eine kontinuierliche Verdampfung und Kondensation der

Komponenten statt, die sich im Gleichgewicht befindet, so dass der einzige Widerstand des
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Stofftransports die Diffusion durch die Phasengrenzschicht ist. Die Diffusion wird in
Mehrkomponentensystemen iiblicherweise liber die Maxwell-Stefan Korrelation beschrieben,
die den diffusiven Flux in Abhingigkeit von der Anderung des chemischen Potentials bestimmt
[127]. Anstelle der Maxwell-Stefan Korrelation kann auch ein einfacher -effektiver
Diffusionskoeffizient abgeschétzt werden, wobei hier der Einfluss der Nichtidealitdten auf das
treibende Konzentrationsgefille nicht gesondert beriicksichtigt wird (sieche Holtbruegge et al.
[128] und darin enthaltene Referenzen). Die Uberlegungen des kontinuierlichen
Stoffaustauschs miinden in dem Konzept der Ubertragungseinheiten, das erstmals von Chilton

und Colburn beschrieben wird [129].

Lj.l Vj Lj~1 V,
T T T T
Xij-1 Yii Xij-1 Yii
HLi-l ij HLJ-l HVJ
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fi HY --
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- -~ fvi_], HVFI fLiJ, Hu;l -
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-~ ~ fu, H j
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Abbildung 3-9 - Schema einer Gleichgewichtsstufe (links) und einer Ubertragungseinheit (rechts) mit ein- und ausgehenden
Stromen. Die Feedstrome fiir Dampf- und Fliissigphase sind optional. Beim Gleichgewichtsstufenkonzept besteht eine
Kolonne aus einer Aneinanderreihung von Stufen. In dem Konzept der Ubertragungseinheiten wird der Stoffaustausch an
einem differentiellen Element betrachtet und iiber die Hohe der Kolonne integriert. In der Regel wird hier der Stofftransport
in der Phasengrenzflache iiber die Zweifilmtheorie beschrieben.

Die Komplexitit nimmt vom  Gleichgewichtsstufenmodell (EQ) zum  Nicht-
Gleichgewichtsmodell (NEQ) deutlich zu. Die Genauigkeit einer Modellierung héngt oftmals
weniger von der Komplexitit des Modells als vielmehr von der Qualitdt der Modellparameter
ab [30,130].

Die Grundlage zur Berechnung des Wiarme- und Stoffiibergangs bilden die sogenannten MESH
Gleichungen bestehend aus den Stoffmengenbilanzen (material balance), den
Gleichgewichtsbeziehungen (equilibrium condition), den Summenbeziehungen (summation

condition) und der Enthalpiebilanz (heat balance).
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In einem  Gleichgewichtsstufenmodell =~ umfassen  die =~ M-Gleichungen  die
Gesamtstoffmengenbilanz der ein- und ausgehenden Strome (Gleichung (3-4)) und die
Stoffmengenbilanz der Komponenten in der Fliissigphase (Gleichung (3-5)). Die
Berticksichtigung des holdup der Dampfphase wird nur bei erhhtem Prozessdruck empfohlen

[31] und soll an dieser Stelle vernachldssigt werden:

du; -
L=V A L =V m Lt ) v g (-4)
i=1
d_;] =Vier Yijer T Ljma - Xijoq = Vi Yij = Lj - Xy j 7V My (3-5)

mit Uj als Masse des Fliissigholdups auf der Stufe j und n{-‘l ; als Stoffmenge der Komponente i

in der Flissigphase auf der Stufe j. In der Bilanzierung wurde ein moglicher Feedstrom nicht
beriicksichtigt. Die Reaktion wird als separater Term in die Massenbilanzen eingefiigt und ist
hier in Abhingigkeit der Katalysatormasse angegeben.

Die E-Gleichungen beschreiben die Beziehung des Phasengleichgewichts (equilibrium), das

vereinfacht als

Vij = KijXij (3-6)
widergegeben werden kann. Die Gleichgewichtskonstante K wird abhdngig von Temperatur,
Druck und Zusammensetzung auf der jeweiligen Stufe {liber thermodynamische Modelle
bestimmt. Die Massenbilanzen werden fiir k-1 Komponenten geldst. Die Konzentration der

letzten Komponente ergibt sich aus den Summenbeziehungen:

c c
in,j =1; Z)’i,j =1 (3-7)
i=1

i=1
Die Enthalpie der Stufe j wird folgendermafien bilanziert:

dH;
d_tj = I/j+1 " h]V+1 + L]_l - h]L_l - I/] - h}/ - L] - h]L + T Ahr - mkat (3-8)
Im stationdren Zustand werden die {iber die Zeit abgeleiteten Variablen auf der linken Seite der

Gleichung gleich null gesetzt.

3.3.2 Gleichgewichtsstufenmodelle fiir die Reaktivrektifikation
In  zahlreichen  Arbeiten wird die Entwicklung und Validierung von

Gleichgewichtsstufenmodellen (EQ) zur Beschreibung von Reaktivrektifikationsprozessen
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beschrieben. Mit EQ Modellen konnen sowohl kontinuierliche [131-134] als auch
diskontinuierliche Prozesse abgebildet [135] und jeweils mit experimentellen Daten belegt
werden (auBler 133). Mit dynamischen EQ Modellen kdnnen auerdem instationdre Vorginge
wie das Anfahren oder Herunterfahren der Kolonne [136,137] oder Schwingungsphédnomene,
wie sie bei der Synthese von MTBE beobachtet wurden, simuliert werden [138,139]. Fiir den
dynamischen Satzbetrieb von Reaktivrektifikationsprozesse wurden von Sorensen et al.
Kontrollstrategien entworfen [80,81].

Die Verwendung von EQ und NEQ Modellen zur Beschreibung von
Reaktivrektifikationsprozessen wird in verschiedenen Arbeiten verglichen [35,140-142] und
von Taylor und Krishna zusammengefasst [ 143]. Sundmacher et al. verwendeten einen EQ und
eine NEQ Ansatz zur Prozesssimulation der TAME Synthese sowie der MTBE Synthese. Ein
Vergleich mit experimentellen Daten zeigt, dass fiir die Synthese von TAME eine Vorhersage
mit dem NEQ Modell notig ist, wihrend im Fall des MTBE Prozesses beide
Modellierungsansitze eine gute Ubereinstimmung von simulierten und experimentellen Daten
liefert [144].

Baur et al. vergleicht zwei Reaktivrektifikationsprozesse zur Herstellung von MTBE und
Ethylenglycol hinsichtlich der Vorhersage von multiplen stationiren Zustdnden. Da in dem EQ
Modell weniger Designparameter der Kolonne beriicksichtigt werden, reichen die Vorhersagen
des EQ Modells nicht fiir eine ausreichend genaue Abschitzung der Betriebsparameter. In
solchen Fillen ist eine NEQ Simulation unerldsslich, um das Prozessfenster genauer zu
bestimmen [145]. Um multiple stationédre Zustéinde zu verhindern, regen Giittinger und Morari
[146] sowie Sneesby [147] die Verwendung einer geeigneten Kontrollstrategie an.

Fir die Synthese von Hexylacetat zeigt Schmitt, dass die Simulation mit einem
Gleichgewichtsmodell im Vergleich zum rate-based Modell eine ausreichend gute
Ubereinstimmung von experimentellen und simulierten Daten liefert [35]. Die Reaktionskinetik
wurde hier in einem Rieselbettreaktor bestimmt und mit Hilfe eines Transferfaktors in das
Modell der Reaktivrektifikation libertragen. Dadurch kann die Ausnutzung des Katalysatorbetts
in Abhingigkeit der Fliissigkeitsbelastung berticksichtigt werden.

Peng et al. vergleichen stationidre EQ- und NEQ-Modelle fiir Reaktivrektifikationskolonen mit
Packungen [141]. Fiir die Synthese von TAME und Methylacetat werden die Temperatur- und
Konzentrationsprofile ~ verglichen und gute Ubereinstimmungen zwischen den
Simulationsergebnissen beider Modellierungsansétze und experimentellen Daten erzielt. Fiir
das TAME-System liegen keine experimentelle Daten vor, doch die Simulationsergebnisse

beider Modelle sind dhnlich. Wird im Nicht-Gleichgewichtsstufenmodell die Anzahl der
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Segmente entsprechend der Anzahl der Gleichgewichtsstufen gewiahlt und die Dampf-Fliissig
Grenzflache erhoht, ndhern sich die Modelle weiter an.

Unabhdngig von der Komplexitit hdngt die Simulationsgenauigkeit oftmals von der
Bestimmung der Modellparameter ab, welche bei komplexeren Modellen zunimmt. So miissen
bei NEQ-Modellen je nach Komplexitit des Modells die Phasengrenzflichen und die
Stoffiibergangskoeffizienten der Komponenten von Dampf/Fliissig und Fliissig/Fest bestimmt
werden. Trotzdem kdnnen bestimmte Vorginge, wie z.B. multiple stationdre Zustinde oder die
Wechselwirkung einer schnellen Reaktionskinetik mit dem Dampf-Fliissig Gleichgewicht nur
in NEQ Modellen dargestellt werden.

Da Enzyme voraussichtlich im kleineren Mal3stab zur Herstellung von spezifischen Produkten
eingesetzt werden, soll das Verfahren im Satzbetrieb modelliert werden. Fiir diese
Modellierung wird aufgrund der geringeren Komplexitit ein Gleichgewichtsstufenmodell
entwickelt. Dartiber hinaus wird in einer Simulationsstudie mit einem bestehenden Modell der
TU Dortmund die Machbarkeit einer enzymatischen Reaktion in einer kontinuierliche

betriebenen Reaktivrektifikationskolonne tiberpriift.

3.3.3 Stoffdaten

Zur Modellierung und Simulation verfahrenstechnischer Prozesse ist eine prizise
Beschreibung der Stoffeigenschaften der am Prozess beteiligten Komponenten essentiell.
Stoffeigenschaften, die in dieser Arbeit fiir die Modellierung bendtigt werden und iiberpriift

werden miissen, sind:

= Sittigungsdampfdruck

= Dichte

= Spezifische Warmekapazitét

= Molare Verdampfungsenthalpie
= Viskositit

=  Wirmeleitfahigkeit

Neben der richtigen Wiedergabe der Reinstoffwerte ist vor allem eine gute Beschreibung des
Siedeverhaltens fiir einen Rektifikationsprozess essentiell. Fiir das Phasengleichgewicht

zwischen Dampf- und Fliissigphase eines bindren Stoffsystems gilt:

Yi,jPijPj = Vi,jxi,jfl’ézj'PéXj (3-9)
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Der Poynting-Faktor kann - wie in Gleichung (3-9) - vernachldssigt werden, wenn die Kolonne
fiir die untersuchten Stoffsysteme unter Vakuum (im Bereich von 60-300 hPa) betrieben wird
und die Differenz zwischen den Dampfdriicken der Komponenten und dem Systemdruck gering
ist. Die Aktivititskoeffizienten zur Berechnung der Dampf-Fliissig-Phasengleichgewichte
konnen iiber g°-Modelle wie UNIQUAC oder NRTL bestimmt werden. Diese werden basierend
auf experimentellen Daten korreliert. Liegen keine experimentellen Daten vor, konnen die
Aktivitatskoeffizienten z.B. Ttber die Gruppenbeitragsmethode basierend auf dem
mod. UNIFAC-DMD-Modell abgeschitzt werden. Die berechneten Aktivititskoeffizienten
bzw. die anhand des ¢-y-Konzepts berechneten Phasenzusammensetzungen kdnnen anhand

experimenteller Daten bindrer VLEs iiberpriift werden.

3.3.4 Reaktionskinetik

Bei der Beschreibung der Reaktionskinetik muss zwischen homogenen und heterogenen
Katalysatoren unterschieden werden. Bei heterogen katalysierten Reaktionen treten innerhalb
des pordsen Katalysators zusitzliche Stofftransportprozesse auf, die in Modellen auf
unterschiedliche Weise beriicksichtigt werden konnen. In rigorosen Modellen werden die
Stofftransportvorginge getrennt von der intrinsischen Reaktionskinetik betrachtet werden
[148,149]. Allerdings sind insbesondere bei komplexeren Reaktionen mit unbekannten
Diffussionsverhalten  nicht immer alle  Reaktionsparameter  zugénglich. In
Gleichgewichtsstufenmodellen hingegen ist eine diskrete Betrachtung des Stofftransports nicht
notig, da die Stofftransportvorginge im Stufenmodell integral beriicksichtigt werden. Daher
kann auch in einem sogenannten pseudohomogenen Ansatz angenommen werden, dass die
gesamte Oberfldche des Katalysators wie ein homogener Katalysator gleichméBig verteilt in
der Flissigkeit vorliegt. Geschwindigkeitsbestimmende Stofftransportiibergéinge an der
Grenzflache zwischen fliissiger und fester Phase, sowie die Porendiffusion im Katalysator
werden nicht separat betrachtet, sondern in der Reaktionskonstante k zusammengefasst
(Gleichung (3-10)). Auch mit diesem vereinfachten Modellen konnte eine gute Vorhersage der

Reaktion erreicht werden [53,56].

1
r=k <aR—2—PeOH *OgtBu — K XR—2-peBu " “EtOH) (3-10)
eq

Die Temperaturabhédngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante wird iiber den

Arrhenius-Ansatz beschrieben:
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Eq
k = ke FE (3-11)

Die Temperaturabhingigkeit der Gleichgewichtskonstanten K., kann iiber Gleichung (3-12)

beschrieben werden:

Koo (T )) 1 1
In|— = b(———) (3-12)

(Keq (TO) T TO
Mit einem pseudohomogenen Ansatz konnte fiir die Hydrolyse von Methyloctanoat unter
Verwendung einer immobilisierten Lipase eine gute Beschreibung der Kinetik erzielt werden

[150]. Fiir die in dieser Arbeit untersuchten Umesterung von Ethylbutyrat mit 2-Pentanol in

16sungsmittelfreier Umgebung sind keine kinetischen Daten verfiigbar.

3.4 Hydrolasen in der organischen Synthese

3.4.1 Einfihrung

Enzyme sind makromolekulare Biokatalysatoren, die sich gegeniiber chemischen
Katalysatoren durch eine aulerordentliche Selektivitdt und Effizienz auszeichnen. Hydrolasen
bilden eine Klasse von Enzymen (enzyme class EC 3), die die Abspaltung von Molekiilen durch
eine Reaktion mit Wasser katalysieren [151]. Hydrolasen kommen in allen Lebewesen vor und
werden dort fir die Verdauung von verschiedenen Nihrstoffen benétigt. Innerhalb der
Hydrolasen gibt es eine Vielzahl von Unterklassen, die den zu spaltenen chemischen
Verbindungen zugeordnet sind. Beispielsweise katalysieren Glucosidasen (EC 3.2) durch
Spaltung von glycosidischen Verbindungen den Abbau von verschiedenen Kohlenhydraten in
verwertbare Zuckermolekiile, wéhrend Proteasen (EC 3.4) fiir den Abbau von Proteinen in die
einzelnen Aminosduren verwendet werden. Da bei der Verdauung naturgeméif eine Vielzahl
von Verbindungen umgesetzt werden, zeichnen sich Hydrolasen in der Regel durch eine sehr
weite Subtratspezifitit aus, d.h. ein Enzym kann meist die Reaktion von mehreren
Verbindungen katalysieren. Der Reaktionsmechanismus von Hydrolasen fillt im Vergleich zu
dem von anderen Enzymklassen eher einfach aus [152].

Hydrolasen sind fiir die chemische Synthese von besonderem Interesse, da sie nicht nur a) sehr
selektiv sind, b) eine weite Substratspezifitdt besitzen, sondern auch als Monomere ohne

Hilfsmolekiil (Cofaktor oder Coenzym) funktionieren und in organischen Losungsmitteln aktiv
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sind [151,153]. Es handelt es sich also um vielseitig einsetzbare Enzyme mit geringeren
Anforderungen, was sich auch in der Anzahl der Anwendungen widerspiegelt. Aus einer
Sammlung von 134 Industrieanwendungen mit Enzymen ist die Klasse der Hydrolasen mit
einem Anteil von 44 % am héufigsten vertreten (Abbildung 3-10) [154]. Ein entscheidendes
Merkmal von Hydrolasen gegeniiber anderen Enzymklassen ist die erhohte Toleranz gegentiber
organischen Losungsmitteln [155]. Enzyme aus anderen Klassen, wie z.B. Oxidoreduktasen
(EC 1) benétigen fiir die Ubertragung von Protonen in vielen Fillen Cofaktoren wie NADPH,
NADH oder alternativ ganze Zellsysteme (siehe reduzierende/oxidierende Zellen in Abbildung
3-10), die aufgrund der notwendigen Ubertragung von Protonen auf Wasser als Losungsmittel
angewiesen sind. Auch hier gibt es Ausnahmen, die eine gewisse Toleranz gegeniiber
organischen Losungsmitteln aufweisen, wie z.B. Lyasen (EC 4) [156,157] oder verschiedene
Oxidase bzw. Dehydrogenasen (EC 1) [158]. Dabei hat sich gezeigt, dass ein gewisser
Wasseranteil fiir die Funktion der Enzyme essentiell ist. Die Fahigkeit des Wassers zur
Wasserstoffbriickenbindung, die fiir die Aktivitit des Enzyms nétig sind, konnte bei den
bestimmten Redoxreaktionen auch durch Zugabe von Glycerin oder Ethylenglycol kompensiert

werden [158].

Oxidoreduktasen (EC 1)
Oxidierende Zellen 4% Transferasen (EC 2)
19% 11%

Reduzierende Zellen

7% N .
Isomerasen (EC 5)

3% N g
Hydrolasen (EC 3)
44%

Lyasen (EC 4)
12%

Abbildung 3-10 — Verteilung der Enzyme aus industriellen Prozessen nach Enzymklassen (EC), iibernommen von
Straathof [12]

Des Weiteren kann es durch die Verwendung eines organischen Losungsmittels anstelle von
Wasser bei Hydrolasen zu einer radikalen Verdnderung der (Enantio-)Selektivitit kommen
[159-161]. Bei der Umesterung von Methyl-hydroxy-2-phenylpropionate mit Propanol wurde
in einigen Losungsmitteln bevorzugt das R-Enantiomer umgesetzt, wiahrend in anderen

Losungsmitteln die Umsetzung des S-Enantiomers begiinstigt wird [160]. Neben organischen
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Losungsmitteln wurden Enzyme auBlerdem in iiberkritischem CO> [162], ionischen
Fliissigkeiten [163] oder einer Kombination aus beidem [164,165] getestet. Die Anwendung
von tiberkritischem CO> als Losungsmittel ermdglicht die Abtrennung der Produkte in einem
kontinuierlichen Prozess [166]. In manchen Hydrolasereaktionen wurde auf die Verwendung
eines Losungsmittels komplett verzichtet werden, wodurch die Produktivitit erhoht und ein
Abtrennungsschritt eingespart werden kann [167,168].

Die Verwendung eines organischen Losungsmittels anstelle von Wasser fiihrt in der Regel zu
einer deutlichen Einschriankung der Enzymaktivitit [155]. Der Grund liegt in der
eingeschrinkten Mobilitit des Enzyms durch die fehlende Ausbildung essentieller
Wasserstoffbindungen [169] sowie an den geringen dielektrischen Konstanten der organischen
Losungsmitteln, die zu einer stérkeren elektrostatische Wechselwirkung innerhalb des Proteins
fithren. Dies trifft weniger auf hydrophobe Losungsmittel als auf hydrophile zu, da letztere
verstirkt zur Austragung des Wassers aus der Hydrathiille des Enzyms beitragen [170]. Durch
Zugabe einer geringen Wassermenge kann die Enzymaktivitit auch in organischen Medien
deutlich gesteigert werden [158,171]. Beim Einsatz von organischen Ldsungsmitteln konnte
aullerdem gezeigt werden, dass gerade die ausbleibenden Wechselwirkungen zwischen Enzym
und Losungsmittel die thermische Stabilitdt begiinstigen [172,173]. Fiir eine Lipase aus der
Schweinepancreas wurden bei 100 °C in verschiedenen organischen Losungsmittel

(Wasseranteil von 0,015 %) Halbwertszeiten von bis zu 26 Stunden gemessen [172].

3.4.2 Lipasen
Reaktionen und Reaktionsmechanismus

Ein Vertreter aus der Klasse der Hydrolasen sind die Lipasen (EC 3.1.1.3). Lipasen katalysieren
von Natur aus die Hydrolyse und Synthese von Triglyceriden (Fetten) und Estern [153]. Da
diese Reaktion reversibel ist, kann je nach Konzentrationsverhdltnissen und
Reaktionsbedingungen auch die Umkehrreaktion — eine sogenannte Veresterung - stattfinden.
Welche Reaktion bevorzugt stattfindet, hdngt vom Wassergehalt des Systems ab: Bei
wasserreichen Systemen iiberwiegt die Hydrolyse, bei Wasserentzug findet vorwiegend die
Veresterung statt. Beide Reaktionen sind in der folgenden Gleichgewichtsreaktion dargestellt

(Abbildung 3-11).
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+ R2—OH _— O/R2 + H,O

R1 OH R1

Abbildung 3-11 - Veresterung einer Carboxylsdure mit einem Alkohol. Die Riickreaktion ist entsprechend die Hydrolyse des
Esters. R1 und R2 entsprechen verschiedenen Alkylresten.

Kommt es bei einem Ester zum Austausch eines Alkohols, spricht man von einer Umesterung

(Abbildung 3-12). Diese Reaktion erfordert eine weitgehende Wasserfreiheit des Systems [7].

o)
|| R2 + R3—OH — * R3 + R2—OH
Rt o R1 o~

Abbildung 3-12 - Umesterung eines Esters mit einem Alkohol. R1 bis R3 entsprechen den verschiedenen Alkylresten.

Lipasen sind in der Lage eine Vielzahl von Reaktionen zu katalysieren, die deutlich iiber das
von der Natur vorgegebene Substratspektrum aus verschiedenen Triglyceriden hinausgehen.
Daher werden Lipasen auch verstirkt in der organischen Synthese als isoliertes Enzym
eingesetzt. Die Liste der Substrate umfasst neben prochiralen und chiralen Alkoholen und
Estern unter anderem auch Diole, a-/B-Hydroxylsduren, Cyanohydrine, Chorohydrine, Diester,
Laktone, Amine, Diamine, Aminoalkohole und Derivate von a-/B-Aminosduren [153,174—
176].

Bei Lipasen besteht das aktive Zentrum aus einer katalytischen Triade mit einem nukleophilen
Serin, das iiber die rdumlich benachbarten Aminosiuren Histidin und Aspartat oder Glutamat
aktiviert wird [151,177]. Der Reaktionsmechanismus einer Lipase bei einer Hydrolyse- oder
Umesterungsreaktion ist in Abbildung 3-13 dargestellt (die Positionsnummern der

Aminosduren stammen von der Lipase aus Rhizopus oryzae):

91
A T"”{z AspOl e APl s
S ,A NH Val 145 é\ Val 145 © (L\ Val 145
Woh | Asp203 ] N Asp203 O NH
Asp 203 NH H' H NH H NH
Rn\o O H J\ Ri 807y R, O
0“ao —C 07070 0—c 0"e™0 o C.
Y Ry = — l:l H R2 ES [} | R
H_ A _H—O SO H\N/‘\N LN
\N SN Ser 144 Ser 144

N\
O e M= =
His 257 His257  Acyl-Enzym

Abbildung 3-13 - Reaktionsmechanismus aller bekannter Lipasen mit der katalytischen Triade bestehend aus Serin (Ser144),
Histidin (His257) und Aspartat (Asp203). Die rdumlich angrenzenden Aminosduren (Asp91, Thr82, Val145) beeinflussen die
Reaktion iiber ihre Wasserstoffbriicken, iibernommen aus Schmid et al. [177]
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Bei einem Ester orientieren sich die freien Elektronenpaare des Sauerstoffs iiber
Wasserstoffbriickenbindungen zu gegeniiberliegenden Aminosduren und zur katalytischen
Triade (Abbildung 3-13, mitte). Unter Abspaltung eines Alkohols am Serin Rest Ser144 wird
ein Acyl-Enzym Komplex gebildet (Abbildung 3-13, rechts). Im néchsten Schritt kann dann
das Acyl-Enzym von einer nukleophilen Verbindung wie Wasser (Hydrolyse) oder einem
anderen Alkohol (Umesterung) angegriffen werden, wobei eine Fettsdure bzw. ein Ester
entsteht.

Bereits 1958 stellten Sarda et al. fest, dass die Aktivitdt von Lipasen oberhalb der Loslichkeit
eines Substrats deutlich ansteigt und Lipasen zur Aktivierung eine Phasengrenzfliche
benotigen [178]. Zudem konnte bei der Strukturanalyse von Lipasen ein flexibles
Peptidsegment identifiziert werden, das wie ein Deckel das aktive Zentrum des Enzyms abdeckt
und sich erst an einer Grenzflache 6ffnet und den Weg zum aktiven Zentrum frei gibt [179,180].
Diese Entdeckung unterstiitzt die Hypothese, dass die Strukturdnderung der Lipase der Grund
fiir die sogenannte Grenzflichenaktivierung des Enzyms ist. Allerdings wird diese Hypothese
von Verder et al. kontrovers dikutiert. Beispielsweise konnte fiir Lipasen aus Pseudomona
glumae [181], Pseudomona aeruginosa [182] und Candida antarctica (CALB) [183] keine
Grenzflachenaktivierung festgestellt werden, obwohl diese eine Deckelstruktur besitzen. Die
Grenzflachenaktivierung scheint vielmehr ein Zusammenspiel aus mehreren Parametern, wie
Loslichkeit der Substrate, Grofle der Grenzfliche und der spezifischen Wechselwirkung
zwischen Enzym und Aggregat, das keine allgemeingiiltigen Aussagen zuldsst [184,185].

Anwendung von Lipasen

Entsprechend der Akzeptanz von verschiedenen Substraten besitzen Lipasen ein breites
Anwendungsgebiet, wie z.B. als Zusatz in Waschmitteln, bei der Herstellung von Kése, bei der
Modifizierung von Fetten und Olen und bei der Herstellung von Zuckerestern oder Estern, die
in der Kosmetikindustrie eingesetzt werden (Myristilmyristat, Decyl Cocoate) [7,186]. Eine
Ubersicht von Lipase-katalysierten Reaktionen aus industriellen Prozessen findet sich bei Liese
et al. [8]. In den meisten Fallen ist die erhdhte Selektivitit der Grund fiir die Anwendung eines
Enzyms. Ein Beispiel fiir eine enantioselektive Synthese ist die Produktion von (R)-3-Chloro-
2-Methylpropionat, bei der die Lipase bevorzugt das (R)-Enantiomer mit einem
Enantiomereniiberschuss von bis zu 98 % hydrolysiert.

Aus der Vielzahl von Lipasen, die bis heute identifiziert wurden, sind wenige kommerziell
erhiltliche Lipasen hervorgegangen, die sich durch vielseitige Anwendungsmdoglichkeiten, eine

hohe Enantioselektivitit und eine erhohte Stabilitét auszeichnen [7]. Diese sind:
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— Lipase aus Schweinepankreas (PPL)

— Lipase aus Candida rugosa (CRL)

— Lipase aus Burkholderia cepacia (BCL)

— Lipase aus Rhizomucor miehei (RML, Handelsname: Lipozyme®™)

— Lipase B aus Candida antarctica (CAL-B, Handelsnamen: Novozyme®,
Chirazyme® L2)

Enzyme, die in der chemischen Synthese eingesetzt werden, werden von den Herstellern haufig
nicht als Reinprodukt, sondern als Rohextrakt angeboten, da eine Aufreinigung meistens sehr
teuer ist. Dem Rohextrakt werden zur Stabilisierung des Enzyms noch weitere Komponenten
wie Glycerin und Sorbitol (Zuckeralkohol) zugesetzt. Die genaue Zusammensetzung der
Enzymlosung wird seitens des Herstellers meistens nicht herausgegeben. Neben dem
eigentlichen Enzym enthilt der Rohextrakt noch Fremdproteine. Fiir die Herstellung des
Rohextrakts wird das Enzym vom Produktionsorganismus ins Medium ausgeschieden, die
Zellen werden abgetrennt und der Uberstand mit dem Enzym aufkonzentriert [151]. Neben der
fliissigen Losung werden die Enzyme hauptséchlich an einen Tréger gebunden als Immobilisat
oder in gefriergetrockneter Form als Lyophilisat angeboten.

AbschlieBend kann festgestellt werden, dass Hydrolasen und insbesondere Lipasen Enzyme
sind, die sich durch eine hervorragende Stabilitét und Aktivitdt bei erhohten Temperaturen und
in organischer Umgebung auszeichnen. Aullerdem weisen Lipasen eine breite Substratspezifitat

auf, wodurch diese Enzyme fiir eine Vielzahl an Reaktionen eingesetzt werden konnen.
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3.5 Immobilisierung von Enzymen

3.5.1 Methoden der Immobilisierung

Die Immobilisierung umfasst per Definition alle chemischen und physikalischen
Methoden, die ein Enzym unter Erhalt der Aktivitdt in einem definierten Raumbereich derart
festhalten, dass Mehrfachverwendung und Dauereinsatz moglich werden [187].
Durch die Immobilisierung konnen Enzyme als heterogene Katalysatoren eingesetzt werden,
wodurch sich folgende Vorteile ergeben: Die immobilisierten Enzyme konnen in einem
kontinuierlichen Prozess oder in einem repeated batch Verfahren zuriickgehalten und
wiederverwendet werden. Auflerdem erhoht eine Immobilisierung die Stabilitdt des Enzyms,
so dass ein Einsatz bei erhohten Temperaturen sowie in organischer Umgebung mdglich
ist [174,188,189].
Auf der anderen Seite entstehen durch den Einsatz eines Tréigers zusitzliche Kosten fiir die
Immobilisierung. Des Weiteren konnen abhdngig vom verwendeten Triagermaterial
Transportlimitierungen aufgrund der niedrigen Porositét auftreten oder durch eine Bindung an
den Trager die Eigenschaften des Enzyms negativ verédndert werden. Eine Zusammenfassung

der Griinde und Einschriankungen einer Enzymimmobilisierung findet sich in der folgenden

Tabelle 3-4 [7].

Tabelle 3-4 - Griinde und Einschriankungen einer Enzymimmobilisierung [7]

Griinde Einschrankungen
e Wiederverwendung des Enzyms e Kosten des Tragermaterials
e Kontinuierliche Prozessfithrung e Transportlimitierungen
moglich e Probleme bei groBBeren
e Einfache Abtrennung des Katalysators Enzymkomplexen oder Cofaktoren
vom Produkt e Verinderung der Enzymeigenschaften
e Stabilisierung durch Immobilisierung o Aktivitdtsverlust wahrend der
Immobilisierung

Bei der Immobilisierung kommt es zu einer Wechselwirkung zwischen Enzym und
Triagermaterial. Ob eine Immobilisierung erfolgreich ist, hangt daher entscheidend von den
Oberfldcheneigenschaften des Enzyms und des Tridgermaterials wie beispielsweise Ladung,
Polaritat, Hydrophobizitit und der Verfiigbarkeit von bestimmten funktionalen Gruppen ab.
Das Triagermaterial sollte vor allem chemisch und mechanisch stabil sein und eine moglichst

groBBe Oberfliche (Porositét) besitzen. Das Spektrum an Tragermaterialien ist sehr vielseitig
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und umfasst verschiedene anorganische [190,191] oder organische Materialien auf natiirlicher
[192,193] oder synthetischer Grundlage[194] sowie hybride Matrizen[195]{Xi 2005 #303.
Bei den Immobilisierungsmethoden unterscheidet man grundsétzlich zwischen der
Immobilisierung durch Bindung und der Immobilisierung durch Einschluss. Die
Immobilisierung durch Bindung wird durch die Art der Bindung an das Tridgermaterial
charakterisiert: adsorptiv, ionisch, kovalent. Dariiber hinaus kann das Enzym mit anderen
Enzymmolekiilen vernetzt werden (cross-linking). Man unterscheidet also zwischen
Immobilisierung durch

1) nicht-kovalente Adsorption

2) ionische Wechselwirkungen

3) kovalente Bindung

4) Vernetzung mit anderen Enzymen und

5) Matrixeinschluss.
Die Immobilisierungsmethoden werden ausfiihrlich in verschiedenen Biichern und Reviews
behandelt [5,7,196]. Die folgende Tabelle 3-5 enthilt eine Ubersicht und beschreibt die
wichtigen Aspekte der jeweiligen Immobilisierungsmethode.
Durch die Vielzahl an Immobilisierungsmethoden sowie den unterschiedlichen Eigenschaften
von Enzym und Tridgermaterial ergeben sich vielseitige Moglichkeiten, ein Enzym zu
immobilisieren. Bei der Auswahl sollte immer nach einem Kompromiss zwischen Stabilitit,
Aktivitat, einfacher Handhabung und geringen Kosten gesucht werden [5].
Eine Immobilisierung bietet sich vor allem fiir einfache Reaktionsschritte mit einem Enzym an.
Mitunter werden auch ganze Zellen immobilisiert, um beispielsweise eine Reaktionskaskade
mit mehreren Enzymen, z.B. zur Regeneration eines Cofaktors aufrecht zu erhalten [197,198].
Eine Ubersicht iiber kommerzielle Prozesse mit immobilisierten Enzymen findet sich bei
Buchholz et al., S. 315 [7].
In dieser Arbeit zur Reaktivrektifikation soll die Immobilisierung des Enzyms durch Einschluss
in eine Silika-Gel Matrix erfolgen. Die sogenannte Sol-Gel Immobilisierung wird im Folgenden

kurz vorgestellt.
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Tabelle 3-5 - Ubersicht verschiedener Immobilisierungsmethoden

Immobilisierungsmethode

Prinzip/Eigenschaften

1. Nicht-kovalente Adsorption
©

@

©

van-der Waals Krifte, hydrophobe Wechselwirkung,
Wasserstoffbriicken

einfach

geringer Einfluss auf die Konformation des Enzyms

eher schwache Bindungskrifte, daher erhohter Aktivitdtsverlust

durch Abwaschen des Enzyms

2. Tonische Wechselwirkungen

Bindung iiber geladene Seitengruppen des Enzyms, Ladung ist
pH-abhéngig
Positiv oder negativ geladene Ionentauscher

Abwaschen durch Erhéhen der Ionenstérke

3. Kovalente Bindung
g

o

=

Sehr stabile Bindung, dadurch geringes Auswaschen des Enzyms
Tréager sind Polymere mit funktionalen Gruppen

Enzym ist frei zuginglich, allerdings sind durch die
Tragerbindung Strukturdnderungen des Enzyms moglich,
wodurch die Aktivitdt eingeschrinkt sein kann. (Alternativ:

spacer-Molekiile)

4. Vernetzung mit anderen
Enzymen

Tréagerfrei

Verwendung von bifunktionalen Verbindungsmolekiilen (z.B.
Glutaraldehyd) zwischen den Enzymen

Unlosliche Makromolekiile

Ausbeute an Enzymaktivitdt eher gering

5. Matrixeinschluss

Gleichzeitig fiir Enzyme und Zellen anwendbar
Geringe Beeinflussung der Enzymsstruktur

Diffusionslimitierung bei geringer Porositit der Matrix
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3.5.2 Sol-Gel Immobilisierung von Enzymen

Materialien auf Silika Basis eignen sich aufgrund ihrer Stabilitdt und der sehr geringen
Reaktivitit hervorragend als Triger fiir die Immobilisierung von Enzymen. Bei der
Immobilisierung auf Silika-Materialien werden zwei Methoden grundséitzlich unterschieden.
Zunichst kann das Enzym an vorgefertigte funktionalisierte Silika-Materialien adsorptiv [191]
oder kovalent [199,200] gebunden werden. Darliber hinaus besteht wegen der relativ milden
Bedingungen wihrend der Gelbildung (Sol-Gel Reaktion) die Mdglichkeit, das Enzym direkt
in das Sol gegeben werden, so dass sich das Silika-Netzwerk um die Enzymmolekiile ausbildet
und diese so eingeschlossen werden. Der erfolgreiche Einschluss von Lipasen in ein
hydrophobes Silika-Gel wurde erstmals von Reetz et al. beschrieben [188]. Aber auch andere
Enzyme wie Serin Protease [201], Glucose Oxidase [202] und Alkalische Phosphatase [203]
wurden erfolgreich durch Einschluss in ein Silika-Gel immobilisiert. Die Gele werden in der
Regel unter Umgebungsbedingungen zu einem Xerogel getrocknet. Durch Trocknung unter
iiberkritischen Bedingungen zu einem Aerogel kann die Aktivitdit von Enzymen weiter
gesteigert werden [204]. Eine umfassende Ubersicht zur Immobilisierung durch Einschluss in

Sol-Gel Materialien liefern u.a. Avnir et al.[205] und Pierre [206].

Der Sol-Gel Prozess

Der Sol-Gel Prozess beschreibt den Ubergang einer kollodialen Losung (Sol), die aus
dispergierten Partikeln in der GroBenordnung 10® — 10 m besteht, in eine verzweigte
Polymerstruktur (Gel). Wéhrend in Ldsung eher ionische bzw. van der Waals Krifte
vorherrschen, treten im Gel verstirkt kovalente Bindungen auf, die den unterschiedlich linearen
oder verzweigten Polymeren eine gewisse Festigkeit geben. Das Gel besteht aus einem
Polymernetzwerk, dessen Freirdume mit dem Losungsmittel gefiillt sind. Je nach
Ausgangsmaterial unterscheidet man zwischen organischen Polymergelen [207],
anorganischen Gelen (z.B. auf Silikatbasis) [208] oder Hybridgelen, die beispielsweise aus
einem Polyethylenglycol-Silikat Netzwerk [209] bestehen. In dieser Arbeit wird mit Gelen auf
anorganischer Basis gearbeitet, als Netzwerkbildner dienen verschiedene Alkoxysilane wie
Tetramethylorthosilan (TMOS - Si(OCH3)4), Methyltrimethoxysilan (MTMS - SiCH3(OCH3)4)
und Trimethoxypropylsilan (PTMS — SiC3H7(OCH3)3).
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Der Sol-Gel Prozess kann in folgende Schritte unterteilt werden: 1.) Hydrolyse
2.) Polykondensation 3.) Alterung 4.) Trocknung (Entfernen des Losungsmittels). Im ersten
Schritt der Hydrolyse werden die Alkylgruppen (hier: -CHs) des Alkoxysilan durch eine
Hydroxylgruppe ersetzt (Abbildung 3-14 a/b).

OCHg OH
(a) H3CO—Si—OCH; + 4 H,0 — HO—Si—OH + 4 CH;0H
OCH; OH
TMOS
CH3 CHj
(b) H;CO—Si—OCH; + 3H,0 —_ HO—Si—OH + 3 CH,OH
OCH;, OH
MTMS
CHs OH CHs OH

() HO—Si—OH +  HO—Si—OH OH—S8i—O0—S8i—OH +  H,0

OH OH OH OH

Abbildung 3-14 - Hydrolyse von TMOS (a) und MTMS (b), anschlieBende Kondensation der entstandenen Kieselsduren zu
Si02 Polymerstruktur (c). Die Kondensation findet mit unterschiedlich stark substituierten Kieselsduren statt.

Da Alkoxysilane wie TMOS nicht wasserldslich sind, kann fiir eine bessere Durchmischung
ein Losungsmittel zugesetzt werden. In vielen Féllen ist dies der Alkohol, dessen Alkoholat im
Alkoxysilan gebunden ist. Bei der Hydrolyse entstehen Kieselsduren mit einer
unterschiedlichen Anzahl an substituierten Alkylgruppen. Eine Reaktion der Alkylgruppen, die
direkt an die Si-Atome gebunden sind, wird in der Literatur ausgeschlossen [210]. Die
Hydroxylgruppen kondensieren und polymerisieren darauthin zu sehr stabilen Siloxan-
Verbindungen (Si-O-Si). Durch weitere Hydrolyse- und Kondensationsreaktionen an der
Oberfldche der kolloidalen Partikel bildet sich schlielich eine feste Gelstruktur aus (Abbildung
3-14 ¢).

Die Sol-Gel Reaktion kann mit Hilfe von sauren, basischen und nukleophilen Katalysatoren
stattfinden. Je nach Art und Konzentration des Katalysators wird eher die Hydrolyse oder die

Kondensation katalysiert, wodurch die Grof3e und Vernetzung der Sol-Partikel stark beeinflusst
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wird (Abbildung 3-15). Im alkalischen Bereich setzt bei Silika-Gelen zunehmend auch eine

Auflosung der Gelstruktur ein.
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Abbildung 3-15 - Abhéngigkeit der Hydrolyse- und Kondensationsreaktionen wahrend der Sol-Gel Reaktion vom pH-Wert.
Bei Silika-Gelen setzt im alkalischen Bereich zunehmend auch eine Auflosung der Gelstruktur ein, zusammengestellt nach
Brinker [210] und Marzini [211].

Durch die unterschiedlichen Seitengruppen der Edukte, dem Auftreten von mehreren
moglichen Reaktionsteilnehmern in einem multiplen Reaktionsgleichgewichtssystem und der
gleichzeitigen Ausbildung eines festen Polymernetzwerks ergibt sich ein komplexer
Reaktionsverlauf, der sich nur schwierig vorhersagen ldsst. Um die Reaktion moglichst
vollstidndig ablaufen zu lassen, wird das Gel nach dem Aushédrten im Losungsmittel (mother
solution) gealtert. Bei der Alterung kommt es {liber freie Hydroxylgruppen an der Oberflidche
der Kolloide zur Ausbildung von zusidtzlichen Bindungen und zur Schrumpfung der
Gelstruktur, was zur Verdringung des Losungsmittels fithrt (Syndrese). Durch den
wechselseitigen Prozess von Losung und Ausfillen 16sen sich kleinere Kolloiden zunehmend
im umgebenden Losungsmittel auf und lagern sich den groferen Strukturen an, was in kleinere
Oberflachen und groBeren Porenvolumina resultiert (Ostwald Reifung) [208].

Wihrend der anschlieBenden Trocknung wird das Losungsmittel aus den Poren des Gels
entfernt. Bei der Trocknung stellt sich in den Poren ein gewisser Kapillardruck ein, der nach

folgender Gleichung (3-13) bestimmt werden kann

2y cos 6

Pkap = — (3-13)

mit der Oberflichenspannung y des Losungsmittels, dem Kontaktwinkel 6 und dem
Porendurchmesser r. Beim Verdampfen des Losungsmittels aus den Poren treten sehr hohe

Kapillarkrifte auf, die die Festigkeit der Gelstruktur iiberschreiten kdnnen und die Poren
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kollabieren lassen. Werden Gele unter Umgebungsbedingungen getrocknet, kommt es in der
Regel zu einem Kollaps der Poren und zur Schrumpfung des Gels [208]. Solche Gele werden
Xerogele genannt. Wird das Gel hingegen iiberkritisch getrocknet, existiert keine Phasengrenze
in den Poren und die Porositit der sogenannten Aerogelen bleibt groftenteils erhalten [212].
Da die tiberkritische Trocknung in Hochdruckapparaten durchgefiihrt werden muss, gibt es
weitere Untersuchungen, wie die Porositit der Gele auch unter Umgebungs- bzw. subkritischen
Bedingungen erhalten bleiben kann. Eine Moglichkeit ist die Einbringung von nicht-
kondensierbaren hydrophoben Seitengruppen iiber Silylierungsmittel [213] oder Silika
Priakursor wie MTMS [214], die aufgrund ihrer geringen Reaktivitdt nach dem Trocknen einen
sogenannten Spring Back Effekt hervorrufen und das Gelgeriist wieder expandieren lassen. In
dem Ansatz von Schwertfeger et al wird Hexamethyldisiloxan als Silylierungsmittel von
Natriumsilikat eingesetzt, was durch die geringe Wasserloslichkeit zundchst den Wasseranteil
aus den Poren des Gels treibt und zusitzlich durch die geringere Oberflichenspannung im
Vergleich zum Wasser den Kapillardruck beim Trocknen verringert [213]. Eine weitere
Moglichkeit ist der Zusatz von sogenannten Drying Control Chemical Agents (DCCA), wie
Polyethylenglycol, Polyvinylalkohol, Glycerin oder Tenside, die den Kapillardruck beim
Trocknungsvorgang verringern und auflerdem die Bildung von Makroporen fordern (sieche
Aerogel Handbook [212], Kapitel 2).

Dank des Phaseniibergangs wihrend der Sol-Gel Reaktion konnen Silika-Gele auf sehr
unterschiedliche Art verarbeitet werden. Die Methoden reichen von der Herstellung von
Pulvern, Fasern und Diinnschichten bis hin zur Herstellung von Aerogelen. Zusammen mit der
Einstellung der Porenstruktur und der vielseitigen Funktionalisierung bilden Sol-Gel

Materialien daher die Grundlagen fiir eine Vielzahl von Anwendungen [215,216].

Sol-Gel Immobilisierung von Lipasen in hydrophoben Silika-Materialien

Bei der Immobilisierung von Lipasen fiihrt die Fixierung an hydrophoben Materialien zu einer
erhohten Enzymaktivitit [196]. Die Methode zum Einschluss von Lipasen in hydrophoben
Silikagelen wurde umfassend von Reetz et al untersucht [188,217-219]. Bei der
Immobilisierung wurden verschiedene Parameter wie Art der Silane, die Zugabe von Additiven
wie Polyvinylalkohol (PVA), das Wasser/Silan Verhéltnis und die Beladung mit Enzym variiert
und der Einfluss auf die Enzymaktivitat untersucht [218]. Fiir die Aktivitit der immobilisierten
Lipase wurde ein gewisser ,,Alkyl-Effekt“ beschrieben: Mit zunehmendem Anteil des
Alkoxysilans Trimethoxymethlysilan (MTMS) erhoht sich die Aktivitit der immobilisierten
Lipase [188]. Fiir das Silika-Gel aus 100 % MTMS konnte eine 1300 % hohere Enzymaktivitét
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im Vergleich zum freien Enzym (Lyophilisat) gemessen werden (Abbildung 3-16). Bei dem
Vergleich ist allerdings zu beriicksichtigen, dass freie Enzyme in organischen Medien
iiblicherweise eine sehr geringe Loslichkeit aufweisen. Es kommt zur Ausbildung von
Enzymaggregaten und entsprechenden Stofftransportlimitierungen [196], was in Kombination
mit der eingeschrinkten Mobilitdt von Enzymen in organischen Medien [155] die geringe
Enzymaktivitdt verursacht. Dennoch ist die Steigerung der Lipase Aktivitdt in hydrophoben
Silika Gelen unumstritten. Bei der Verwendung von Alkoxysilanen nimmt die Aktivitidt mit
Linge der Alkylkette von CH; < CoHs < CsH7 < Cs4Hy zu. Fiir Alkylreste mit mehr als 4 C-
Atomen flacht die Zunahme der Aktivitét allerdings deutlich ab (Abbildung 3-17).
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Abbildung 3-16 - Einfluss des MTMS Anteils in Abbildung 3-17 - Einfluss der Kettenlidnge des Alkoxysilans
TMOS/MTMS Gelen auf die Aktivitdt der immobilisierten auf die Aktivitdit der immobilisierten Lipase. Die
Lipase. Die Aktivitdit ist auch als relative Aktivitdit Kettenldnge ist als Anzahl der C-Atome n in der Seitenkette
gegeniiber dem freien lyophilisiertem Enzym angegeben des Alkoxysilans CnHn+1Si(OME)3 angegeben [188].
[188].

Die Steigerung der Enzymaktivitit nach Einschluss in hydrophoben Medien ist womdoglich
durch die bessere Verteilung des Enzyms im Reaktionsmedium und der besseren Benetzung
des hydrophoben Gels mit organischen Substraten zu erkldren. Als weitere Erkldrung wird die
Grenzflachenaktivierung von Lipasen angefiihrt, die bei vielen Lipasen beobachtet wurde
[177]. Lipasen besitzen ein Peptidsegment, das wie ein Deckel das aktive Zentrum des Enzyms
abdeckt (siche auch Abschnitt 3.4.2). Bei der Sol-Gel Immobilisierung bilden die
wasserunloslichen Silane mit dem Wasseranteil eine Grenzflache, an denen sich die Lipasen in
ithrer aktiven Form anlagern. Die immobilisierten Lipasen sind daher leichter zugénglich und
zeigen eine erhohte Aktivitit. Allerdings wurde die Theorie der Grenzfldchenaktivierung
kontrovers diskutiert [184]. Die bessere Verteilung des Enzyms im Medium und die bessere

Benetzung gelten als wahrscheinlichere Erkldrung fiir die Steigerung der Enzymaktivitét.
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Die Immobilisierungsmethode von Lipasen in hydrophoben Silika-Gelen wurde von Reetz et
al. spater noch verfeinert [219]. Die Zugabe von oberfldchenaktiven Substanzen wie Tween 80
oder Kronenether 18-crown-6 — wie zuvor in diversen Arbeiten nachgewiesen [220-222] - und
die Verwendung von verzweigten Alkoxysilane wie Isobutylsilan fiihrt zu einer weiteren
Steigerung der Lipase-Aktivitit. AuBerdem kann mit einer hoheren Enzymbeladung die
spezifische Aktivitdit pro g Gel erhoht werden. Allerdings bleiben die Griinde fiir die
Aktivitatssteigerung ungeklart.

Neben der Aktivitdt der Lipasen ist auch die Stabilitdt nach Immobilisierung in hydrophoben
Silika-Materialien deutlich erhoht, die durch vielfdltige Wechselwirkungen zwischen Enzym
und Matrix wie ionische und hydrophobe Wechselwirkungen sowie Wasserstoffbriicken
zustande kommt [219,219] (Abbildung 3-18). Bei wiederholter Nutzung einer immobilisierten
Lipase im Aktivitdtstest (z.B. Amano PS Lipase in TMOS/MTMS Gelen, molares Verhéltnis
TMOS:MTMS = 1:6) konnte nach den ersten Durchgingen ein Verlust von 15 % zur
Anfangsaktivitit festgestellt werden. Danach war iiber 30 Reaktionszyklen kein signifikanter
Verlust der Enzymaktivitét festzustellen. Der anfiangliche Aktivititsverlust ist auf absorbierte
Enzymmolekiile zuriickzufiihren, die zu Beginn abgewaschen werden [188]. Enzyme, die
adsorptiv auf vergleichbaren TMOS/MTMS Tragern immobilisiert wurden, zeigen eine

deutlich geringere Stabilitit mit Verlusten von > 75 % nach 8 Reaktionszyklen [188].

Matrix

Abbildung 3-18 - Mogliche Wechselwirkungen von Lipase
und Silika-Tréger: Wasserstoffbriicken, hydrophobe oder
ionische Wechselwirkungen (von links nach rechts),
iibernommen aus [219].

Zusammenfassend kann festgehalten werden, dass das Sol-Gel Verfahren durch den
Phasentibergang vom fliissigen Sol zum festen Gel nicht nur verschiedene Formen der

Verarbeitung ermoglicht, sondern auch eine etablierte und flexible Methode zur
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Immobilisierung von Enzymen in einer Feststoffmatrix bezeichnet. In dieser Arbeit sollen die
Vorziige von beiden Methoden vereint werden, um Enzyme in einer Sol-Gel Beschichtung auf
Kolonneneinbauten zu immobilisieren, was gleichzeitig ein neues Konzept zur Einbringung
von Katalysatoren in Gegenstromkolonnen darstellt. Mit dieser Beschichtung soll anschlieSend

der Einsatz von Enzymen in der Reaktivrektifikation untersucht werden.
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3.6 Enzyme in der Reaktivrektifikation

Die Integration von Enzymen in der Reaktivrektifikation ist bislang selten anzutreffen, da die
optimalen Prozessbedingungen von Enzymen und Rektifikationskolonnen auf den ersten Blick
kaum Uberschneidungen bieten. Die durchschnittliche Prozesstemperatur von 52 industriell
relevanten Hydrolase-Reaktionen aus Liese et al [223] liegt bei 33 °C, wiahrend Methylacetat
als kurzkettiger Ester und mogliches Produkt der Reaktivrektifikation bereits eine
Siedetemperatur von 57 °C bei 1013 mbar aufweist. Deswegen wird in vielen Féllen die
Rektifikations-/Destillationskolonne ~ getrennt  vom  Reaktor  gefiihrt, um  die
Prozessbedingungen von Reaktion und Trennung frei zu wihlen und gleichzeitig die Ausbeute
zu erhohen [22,224] (siehe Abbildung 3-19 A). AuBBerdem kann auf diese Weise die thermische
Deaktivierung des Enzyms verringert werden. Vorteilhaft ist auch die Einbringung des Enzyms
im oberen Teil der Kolonne zwischen Kolonne und Kondensator [22], wo im Vergleich zur
gesamten Kolonne die geringsten Temperaturen herrschen. Allerdings kann dieser Aufbau nur
fiir Reaktionen verwendet werden, bei denen mindestens ein Produkt schwerer siedet als die

anderen Reaktionsteilnehmer und stellt somit eine Ausnahme dar.

A B
Produkt/
Verstarker-
Verstarker- teil
teil
R Reaktive
Zone
Abtriebs-
teil Abtriebs-

Reaktor/ teil

Fermenter

--
Produkt/

Recycle

Abbildung 3-19 - Mogliche Konfigurationen von Reaktor/Fermenter und Rektifikationskolonnen bei enzymatischen
Reaktionen mit destillativer Abtrennung der Produkte

In der Reaktivrektifikation wird der Katalysator normalerweise unmittelbar in den Packungen
der Kolonne eingebracht, um den Reaktor und die damit verbundene Peripherie komplett
einzusparen (siche Abbildung 3-19 B). Je nach Reaktions- und Trenneigenschaften kann die

Position und Hohe der reaktiven Zone sowie die Hohe des Abtriebs- und Verstirkerteils
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angepasst werden. Der vollstindig integrierte Aufbau mit Enzymen wurde erstmals von Paiva
et al. fiir eine Lipase-katalysierte Umesterungsreaktion anhand einer Kolonne im Labormalstab
beschrieben [25]. Um die Belastung fiir die thermisch labilen Enzyme mdglichst gering zu
halten, wurde die Kolonne unter Vakuum bei 150 mbar betrieben. Die Reaktanden Ethylbutyrat
und Butanol wurden im Sumpf der Kolonne vorgelegt und reagierten anschliefend mit dem
Enzym, das auf Partikeln immobilisiert in den Vertiefungen einer Glaskolonne eingebracht war.
Die Abtrennung des leicht siedenden Ethanols filihrte zu einer qualitativ erhdhten Ausbeute.
Die hier beschriebene Einbringung des Katalysators als Schiittung in den Vertiefungen ist fiir
groflere Kolonnen nicht geeignet, da die maximal einzubringende Katalysatormenge und die
Kontaktoberflaiche zum Substrat im Vergleich zu handelsiiblichen katalytischen Packungen
deutlich eingeschrankt ist.

Auflerdem werden in den bisher genannten Arbeiten fast ausschlieBlich Reaktionen
beschrieben, die prinzipiell auch mit Hilfe von etablierten chemischen Katalysatoren
durchgefiihrt werden konnen. Die Verwendung von Enzymen in Destillationskolonnen zur
Herstellung von chiralen Produkten ist bislang nur in einer Arbeit beschrieben. Au-Yeung et al.
prasentiert erstmals ein Prozessschema mit einer horizontalen Reaktivrektifikation zur
Herstellung von vier optisch reinen Produkten (siehe Abbildung 3-20) [23].

Spriihkopf
/
Dampfstrom

— */ 1 1 1 1 1
‘ ‘ ‘ ‘ Strippgas
Feed ‘ TS~ -
\? | - ‘j: = Trennwinde

/I\ /T\ /L L é Verdampfer-

Kreislauf mit
Enzym-Festbettreaktor
Pumpe & Warmetauscher

einheit

Sumpf-

produkt
Abbildung 3-20 - Schematische Darstellung der horizontalen Reaktivrektifikation nach Au Yeung et al. [23] Das Enzym
Novozyme 435 ist einem externen Festbettreaktor eingebracht. Der Zulauf erfolgt auf der linken Seite und wird entlang der
Trennwénde zur Verdampfersektion auf der rechten Seite. Fiir den Kontakt zwischen Dampf und Fliissigkeit wird ein Teil der

Fliissigkeit abgezogen, iiber den Reaktor gefiihrt und anschlieend im oberen Teil der Kolonne verspriiht. Mit Hilfe eines eines
Strippgases reichern sich fliichtige Produkte am Dampfstrom an.

Das immobilisiserte Enzym Lipase Novozyme 435 wird als Festbettschiittung in einem

externen Reaktor eingebracht, wodurch ldngere Verweilzeiten erreicht werden konnen. Den
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Autoren zufolge ist der Einsatz von Enzymen in vertikalen Kolonnen aufgrund der geringeren
Verweilzeit nicht praktikabel.

Insgesamt wird deutlich, dass die Enzyme in den meisten Prozessbeispielen zur enzymatischen
Reaktivrektifikation nicht in die Kolonne selbst, sondern in einem externem Reaktor
eingebracht wurden. Auf diese Weise konnen die Reaktionsbedingungen der enzymatischen
Reaktion unabhingig von den Bedingungen in der Kolonne gewdhlt und die thermischen
Belastungen der Enzyme reduziert werden. Der einzige vollstandig integrierte Aufbau, der von
Paiva et al. beschrieben wird, zeigt lediglich die Durchfithrung im Labormafstab [25]. In einer
neueren Arbeit von Egger et al. werden Enzyme erstmals in einer reaktiven Trennwandkolonne
im PilotmaBstab eingesetzt [225]. Die erhohte Selektivitit der Enzyme dient hier als Hilfsmittel
zur Vermeidung von Nebenreaktionen und zur Validierung eines Prozessmodells. In allen
bisherigen Arbeiten wurde der Aspekt der Enzymimmobilisierung in technisch relevanten
Kolonneneinbauten nur unzureichend betrachtet. Insbesondere der Austausch des Katalysators
blieb aufgrund der vergleichsweise hoheren Stabilitdt von etablierten Katalysatoren bislang
unberiicksichtigt.

Als Einstieg in die Thematik werden in Kapitel 5.1 zundchst Enzyme aus allen Enzymklassen
betrachtet, um anhand von mdoglichen Betriebsfenstern und Enzymeigenschaften Kriterien fiir
die Enzymauswahl zu formulieren und schlieBlich das Potential von enzymatischen Reaktionen
in der Reaktivrektifikation abzuschdtzen. AnschlieBend werden bestehende Konzepte zur
Einbringung der Katalysatoren iiberpriift und gegebenenfalls an die Anforderungen der Enzyme
angepasst (Kapitel 5.2). Als entscheidende Kriterien gelten dabei die Stabilitit der Enzyme in
der Kolonne sowie ein moglicher Austausch des Katalysators nach Deaktivierung. Zusammen
mit der umfassenden Betrachtung der Einbringung soll in dieser Arbeit aufgezeigt werden, dass
Enzyme — ganz im Gegensatz zu den Ausfilhrungen von Au Yeung et al. — auch in
konventionellen Rektifikationskolonnen eingesetzt werden konnen. Dabei wird sowohl die
diskontinuierliche als auch die kontinuierliche Betriebsweise von Rektifikationskolonnen
betrachtet (Kapitel 5.3). Des Weiteren werden bei der Realisierung in der Kolonne erstmals
auch enzymspezifische Reaktionen beriicksichtigt, die mit den in der Reaktivrektifikation
etablierten Katalysatoren nicht umgesetzt werden konnen (Kapitel 5.4). Als Modellreaktion
wird die kinetische Racematspaltung von (R/S)-2-Pentanol durchgefiihrt. Zum Abschluss wird
fiir das diskontinuierliche Verfahren die Entwicklung eines Modells beschrieben, das in
Zukunft fir die Prozessoptimierung oder zur theoretischen Betrachtung von weiteren

Enzymreaktionen verwendet werden soll.
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4 Material und Methoden

4.1 Material

4.1.1 Chemikalien
In den folgenden Tabellen sind die Chemikalien aufgelistet, die im Rahmen dieser Arbeit

verwendet wurden. Die Chemikalien sind dem jeweiligen Verwendungszweck zugeordnet.

Tabelle 4-1 — Auflistung der verwendeten Chemikalien nach Verwendungszweck

Bezeichnung CAS-Nr. Reinheit Hersteller
Reaktion
Ethanol (EtOH) 64-17-5 > 99,5% Roth
Ethylbutyrat (EtBu) 105-54-4 > 98,0 % Merck
rac-2-Pentanol (2-PeOH) 6032-29-7 > 99,0 % ABCR
rac-2-Pentylbutyrat (2-PeBu) 60415-61-4 > 98,0 % Roth
Sol-Gel Herstellung
Methanol (MeOH) 67-56-1 >99.9 % Roth
Natriumflourid (NaF) 7681-49-4 Sigma-Aldrich
Polyethylenglykol, mittleres M, 400 (PEG) 25322-68-3 Merck
ool leres ML 1SO00 g 5 e
Tetramethylorthosilicat (TMOS) 681-84-5 >98,0 % Fluka
Trimethoxymethylsilan (MTMS) 1185-55-3 >98,0 % Fluka
Tritmethoxypropylsilan (PTMS) 1067-25-0 97,0 % Sigma-Aldrich
Gaschromatographie
Acetonitril (ACN) 75-05-8 > 99,9 % Roth
Hexan 110-54-3 > 98,5 % Merck
Isoamylalkohol (IAA) 123-51-3 > 98,5% Roth
Bestimmung der Trenneigenschaften
Cyclohexan (CH) 110-82-7 > 99,5% Merck
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n-Heptan (nH) 142-82-5 > 99,5 %  Geyer
Sonstige

Aceton 67-64-1 > 99,0 % Prolabo

Natriumhydroxid (NaOH) 1310-73-2 Roth

Schwefelséure 7664-93-9 Roth

4.1.2 Enzym

Als Modellenzym wird in dieser Arbeit die Lipase B aus Candida antarctica eingesetzt (CALB,

EC 3.1.1.3). Das Enzym wird von Novozymes A/S als Rohextrakt nach fermentativer

Herstellung in Aspergillus niger bezogen (Handelsname: Lypozyme CALB L) [226]. Zur

Stabilisierung des Enzyms enthélt die Losung u.a. Glycerin und Zuckeralkohole, dessen genaue

Zusammensetzung vom Hersteller nicht angegeben wird. Der Proteingehalt der CALB L

Losung wurde mittels Aminosdurenanalyse auf durchschnittlich 6,6 = 0,7 mg/ml (MW £ SD, n

= 3) bestimmt, die Aktivitit des freien Enzyms betriigt 91 + 18 U/ml'. Einige Eigenschaften der

freien Lipase CALB sind in Tabelle 4-2 zusammengefasst [174].

Tabelle 4-2 — Eigenschaften der freien Lipase B aus Candida antarctica aus Anderson et al. [174]

Eigenschaft CALB
Molekulargewicht 33 kDa
Grofle ca.3x4x5nm

Isoelektrischer Punkt (pI)
pH-Optimum
pH-Stabilitét

T-Stabilitdt (freies Enzym)

6,0
7,0
3,5-95

40-50 °C

! Aktivititstest von Lipasen durch Umsetzung von p-Nitrophenylacetate nach Paranitrophenol, das photometrisch bestimmt werden kann (pNP-

Acetat 50 mM, 30 °C, pH 7, Absorption bei 400 nm)
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4.1.3 Kolonneneinbauten

Als Standardpackung wird in dieser Arbeit eine strukturierte Gewebepackung mit einem
AuBendurchmesser von 45 mm und einer spezifischen Oberfliche von 500 m?/m? verwendet.
Diese Packung wird als Trennpackung oder tiberzogen mit katalytisch aktivem Gel als reaktive
Packung eingesetzt. Neben der Gewebepackung kommen in dieser Arbeit noch weitere

Kolonneneinbauten zum Einsatz, die zusammen mit Angaben zu geometrischen Abmessungen

und verwendeten Werkstoff in den Tabelle 4-3 und Tabelle 4-4 dargestellt sind.

Strukturierte Packungen

Tabelle 4-3 - Ubersicht der strukturierten Packungen

S Bl oot
Hohe eines Elements [mm)] 60 60 100
Durchmesser eines Elements [mm] 43 39 43
Hohe der Wandabweiser [mm] 13 32 50
Anzahl der Wandabweiser 3 1 1
Anzahl der Trennlagen 5 5 3
Anzahl der Katalysatortaschen 0 0 1
Kat.-Beladung [wt%] 8.6 0 40.0
Material Edelstahl Edelstahl Edelstahl
Spez. Oberflache [m?/m?] 500 500 210
Porositét™* 0.971 - 0.986
*Messungen nach dem Archimedes Prinzip
Ftillkérper
Tabelle 4-4 - Ubersicht der Fiillkorper
Kugeln Ralu Ring
Durchmesser [mm)] 10 15
Material Keramik Kunststoff
Spez. Oberflache [m?/m?] 390 320
Porositit* 0,44 0,94

*Messungen nach dem Archimedes Prinzip
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4.2 Reaktivrektifikation

4.2.1 Versuchsaufbau
Die Versuche wurden in einer satzweise betriebenen Rektifikationskolonne durchgefiihrt, deren

Aufbau in Abbildung 4-1 dargestellt ist.

Abbildung 4-1 - FlieBbild der satzweise betriebenen Rektifikationskolonne

Die Anlage besteht aus einer DN45 Kolonne (Normag, Ilmenau/D) mit einem
silberverspiegeltem Hochvakuummantel und drei Seitenstutzen, die mit analogen Hg-
Stabthermometern (Schrittweite 1 °C) versehen sind. Wahlweise konnen die Seitenstutzen auch
mit Septen versehen werden, um mit einer Spritze Proben aus der Fliissigphase zu ziehen. Die
Hohe des gesamten Packungsbetts betrdgt 720 mm. Entsprechend liegen die Seitenstutzen auf
den Packungsbetthohen 0,18 m, 0,36 m und 0,54 m. Unterhalb der Kolonne ist ein 4000 ml
Rundkolben als Sumpf angeschlossen, der in einem Wasserbad beheizt wird. Am Kopf der

Kolonne dient ein Kiihler mit einem kontinuierlichen Kiihlwasserstrom fiir die Kondensation
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des aufsteigenden Dampfes. Der Kondensatstrom wird {iiber ein zeitgesteuertes
Magnetriicklaufventil V10 ganz oder teilweise in die Kolonne zuriickgefiihrt. Mit der
Vakuumpumpe P1 und dem Feinjustierventil V1 wird der Druck in der Anlage reguliert. Am
Kopf und Sumpf der Kolonne sind zusdtzliche Temperaturmessstellen sowie im Sumpf ein
zusitzliches Manometer installiert. Die Probenahme im Sumpf erfolgt iiber eine zusatzliche

Vakuumpumpe P2 in ein zwischengeschaltetes Probenahmegefaf3.

4.2.2 Durchfiihrung

Die Kolonne ist mit strukturierten Packungen mit einer Gesamtldnge von 720 mm bestiickt. Ein
gewisser Anteil der Packungen wird mit einer katalytisch aktiven Beschichtung versehen.
Position und Lénge der reaktiven Zone konnen variiert werden. Vor jedem Versuch wird ein
Dichtigkeitstest durchgefiihrt: Dabei wird der Druck iiber die Vakuumpumpe P1 und das
Feinjustierventil V-1 auf 100 mbar eingestellt. AnschlieBend wird die Anlage tiber einen Hahn
an der Kiihlfalle vor P-1 nach auflen abgesperrt und die Vakuumpumpe abgestellt. Der Druck
am Sumpfmanometer darf nicht mehr als 100 mbar/min ansteigen (vom Autor festgelegtes
Kriterium). Bei Druckanstiegen > 100 mbar/min werden die Verbindungen auf Undichtigkeiten
iiberpriift und ggf. Glasschliffe gereinigt und neu eingefettet.

Ist die Dichtigkeit der Anlage gewdhrleistet, werden die Edukte im Sumpf der Kolonne
vorgelegt. Zusitzliche Glasperlen im Sumpf sorgen fiir ein gleichméBiges Siedeverhalten. Das
Wasserbad wird auf 70 °C eingestellt. Das Riicklaufventil ist zunichst geschlossen. Uber das
Ventil V-4 sorgt ein leichter Luftstrom im Sumpf der Kolonne dafiir, dass kein Siedeverzug
entsteht. Wenn das Gemisch siedet, werden die Ventile V-3 und V-4 geschlossen. Die
Zeitmessung wird gestartet, sobald ein stetiger Kondensatstrom iiber das Riicklaufventil in die
Kolonne zuriickflie8t. Dann wird auch das gewiinschte Riicklaufverhéltnis eingestellt. Fiir die
Probenahme im Sumpf wird tiber die Vakuumpumpe P2 ein héheres Vakuum angelegt, im

Destillat wird das Riicklaufventil V-10 fiir kurze Zeit vollstindig gedftnet.
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4.3 Sol-Gel Immobilisierung der Lipase

Die Immobilisierung der Lipase erfolgt durch Einschluss in Silika Xerogelen. Die
Zusammensetzung wurde derart angepasst, dass das Gel als Beschichtung auf dem
Maschengewebe der Packung aufgetragen werden kann. Je nach Reaktionsumgebung, ob

wissrig oder organisch, kann die Zusammensetzung des Sols variiert werden (Tabelle 4-5).

Tabelle 4-5. Zusammensetzung des Sol-Gels fiir wassrige (links) und organische (rechts) Reaktionssysteme

Komponente Weesamt [Wt%]* Komponente Weesamt [Wt%]*
MeOH 38.3 MeOH 33,9

A MTMS 32.4 A MTMS 28,7
TMOS 9.1 TMOS 8,0
H,O0, dest. 11.2 H,O, dest. 12,6
Enzym-Lsg. 6,0 Enzym-Lsg. 10,5

B B
NH;O0H, 25 wt% 1,4 NaF, IM 4,9
PEG 400 1,5 PEG 400 1,4

* Die Konzentrationen sind als Gewichtsanteil in der kombinierten Losung (A+B) angegeben.

Das molare Wasser/Silan Verhéltnis betrdgt 2,3 (wissrig) bzw. 3,7 (organisch). Ein moglicher
Wasseranteil in der Enzymlosung wird hierbei vernachléssigt. Bei einer Proteinkonzentration
von durchschnittlich 6,6 = 0,7 mg/ml (Aminosdurenanalyse, MW £ SD, n = 3) betrdgt die
Konzentration an Enzym im getrockneten Xerogel 0,12 wt% (wissrig) bzw. 0,22 wt%
(organisch). Beide Gele sind durch den erhdhten Anteil an MTMS (molares Verhiltnis
MTMS/TMOS 4:1) hydrophober als reine TMOS Gele.

Zum Vergleich werden Gele nach der Methode von Reetz et al. [218] hergestellt (Tabelle 4-6).
Die Gele konnen mit verschiedenen Alkoxysilanen (hier: MTMS und PTMS) hergestellt
werden. Dabei wird das Molverhiltnis von Alkoxysilan/TMOS auf 5:1 konstant gehalten.
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Tabelle 4-6 - Zusammensetzung der Gele nach Reetz et al. mit unterschiedlichen Alkoxysilanen. Das molare Verhéltnis der
Alkoxysilane MTMS und PTMS zu TMOS betrégt flir beide Zusammensetzungen 5:1 [218]

Komponente Weesamt [Wt%]* Komponente Weesamt [Wt%]*
MTMS 40,2 PTMS 44,6

A A
TMOS 8,9 TMOS 8,3
Enzym-Lsg. 23,6 Enzym-Lsg. 21,9
PVA, 4 wt% aq. 11,8 PVA, 4 wt% aq. 10,9

B B
H-O0, dest. 9,7 H-O0, dest. 8,9
NaF, 1 M 5,9 NaF, 1 M 5,4

* Die Konzentrationen sind als Gewichtsanteil in der kombinierten Losung (A+B) angegeben.

Zur Herstellung der Gele werden die wasserunldslichen Silane und ggf. Methanol (Mischung
A) getrennt von allen wissrigen Bestandteilen (Mischung B) eingewogen. Sobald die
Mischungen A und B kombiniert werden, setzt mit Ammoniumhydroxid bzw. Natriumfluorid
als Katalysator die Sol-Gel Reaktion ein. Aufgrund der entstehenden Reaktionswirme der
zundchst stattfindenden Hydrolyse wird das Sol im Eiswasser gekiihlt, um eine thermische
Denaturierung des Enzyms zu verhindern. Das Sol sollte dabei nicht warmer als 40 °C werden.
Je nach Eigenschaften des verwendeten Enzyms oder den Anforderungen zur Gelierungszeit
kann ggf. starker gekiihlt werden. Die Konzentration des Enzyms in dem getrockneten Gel nach
Reetz et al. betriagt 0,37 wt% (MTMS) bzw. 0,38 wt% (PTMS).

Das Sol kann mit unterschiedlichen Methoden aufgetragen werden, die im néchsten Abschnitt

beschrieben werden.

4.4 Beschichtung von Packungen

4.4.1 Tauchbeschichtung

Bei der Tauchbeschichtung wird das Sol in einem Behélter vorgelegt und auf Eiswasser gertihrt.
Die Bedingungen beim Kiihlen sollte mdglichst konstant werden, da die Sol-Gel Reaktion und
die Enzymaktivitit stark von der Temperatur beeinflusst wird. Bei der Herstellung des
organischen Packungsgels wurden die Losungen A und B beispielsweise separat auf unter

10 °C gekiihlt und nach dem Zusammengeben fiir 2 min im Eisbad geriihrt. Durch die
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exotherme Hydrolysereaktion steigt die Temperatur zunichst auf 30 — 40 °C an und sinkt
danach wieder. AnschlieBend kann das Sol bei Raumtemperatur geriihrt werden und durch
wiederholtes Eintauchen der Packung aufgetragen werden (20 s Eintauchen + 20 s Trocknen).
Das Vorgehen kann solange wiederholt, bis das Sol im Behilter aushértet. AnschlieBend wird
der Uberzug unter dem Abzug bei Raumtemperatur bis zur Gewichtskonstanz getrocknet (ca.
2 — 3 Tage). In Abbildung 4-2 ist ein Element einer tauchbeschichteten Gewebepackung zu

sehen.

Abbildung 4-2 — Foto einer Gewebepackung mit katalytisch aktiver Beschichtung, die mit dem Tauchverfahren hergestellt
wurde

4.4.2 Sprihbeschichtung

Der Aufbau zur Sprithbeschichtung besteht aus einer handelsiiblichen Lackierspriihpistole und
zwei Spritzenpumpen, die die Silan Losung (Losung A, 18 mL/min) getrennt von den wéssrigen
Bestandteilen (Losung B, 6 mL/min) in die Spriihpistole befordern. Beide Losungen werden
iiber einen Y-Schlauchverbinder kombiniert und innerhalb der Diise mit Druckluft bei 0,5 bar
vermengt und verspriiht. Der Aufbau ist schematisch in Abbildung 4-3, links dargestellt. Fiir
den Beschichtungsvorgang werden die Packungselemente in die einzelnen Lagen zerlegt und

vertikal in einen Rahmen fixiert (siche Abbildung 4-3, rechts).
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Druckluft (0,5 bar)

Losung A:
Silane
Methanol Vi

I
I
I
! <
I V3
| Lésung B:

Wasser
| NaF/NH,OH
| PEG/PVA V2
| Enzym-Lsg. |
S

TTL-control

Abbildung 4-3 - Schematische Darstellung des Aufbaus zur Sprithbeschichtung (links) und Spriihbeschichtung einzelner
Lagen der Gewebepackung (rechts)

Die Beschichtung wurde beidseitig im Abstand von ca. 15 cm in kurzen Spriihst6Ben (1 s)
aufgetragen. Durch die feine Verteilung des Sols beim Versprithen kann auf eine Temperierung
der Sol-Losungen wie bei der Tauchbeschichtung verzichtet werden. Zwischen den
Sprithvorgidngen wurde die Packung fiir ca. 30 min getrocknet, um zu vermeiden, dass frisch
verspriihtes Sol durch den Luftstrom erneut abgetragen wird. AnschlieBend wird der Uberzug

unter dem Abzug bei Raumtemperatur bis zur Gewichtskonstanz getrocknet.
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4.4.3 In situ Beschichtung
Aufbau

Das in situ Beschichtungsverfahren kann nach geringfiigigen Anpassungen des Aufbaus direkt
in der Rektifikationskolonne durchgefiihrt werden. In Abbildung 4-4 sind die Anpassungen des
Aufbaus dargestellt.

® @ @

oo 1 D un
@ @ >
Reaktivrektifikation In situ Beschichtung

Abbildung 4-4 - Schematische Darstellung der Rektifikationskolonne (links) mit den entsprechenden Anschliissen fiir die
Zufuhr von Sol/Enzym und Luft wéhrend der in situ Beschichtung (rechts)

Zwischen Kolonne und Sumpfbehilter wird ein Verbindungsstiick fiir die Zufuhr von Druckluft
installiert. Der Luftstrom wird iiber ein Nadelventil und ein Rotameter (Modell SM-15,
Profimess, Bremerhaven/D) eingestellt. Uber ein zwischengeschaltetes Rohrstiick mit einem
von aulen angebrachten Heizdraht kann der Luftstrom erwiarmt werden. Das Sol wird {iber den
unteren oder mittleren Seitenstutzen zugegeben. Zur Kiihlung des Sumpfbehalters wird ein
externes Wasserbad mit Kiihlfunktion (Modell F3, ehemals Gebr. Haake, jetzt Thermo
Scientific Waltham/US) verwendet. Die Kolonne ist nach oben offen, damit der Luftstrom

entweichen kann.
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Beschichten

Fiir die in situ Beschichtung wird das Sol (Losung A + B) und der Sumpfbehilter auf 2°C
gekiihlt. Der Heizdraht wird auf 40 % der max. Leistung justiert, um den Luftstrom auf 35 °C
zu erwirmen. Die Gasbelastung wird auf 2,1 Pa®° eingestellt, bevor das Sol mit einer
Schlauchpumpe bei einer Fliissigkeitsbelastung von 17 m®m?h™! zugegeben wird. Die Kolonne
beginnt zu fluten und von unten nach oben baut sich eine Sprudelschicht auf. Sobald das Ende
der reaktiven Zone erreicht ist, wird die Zufuhr von Luft und Sol gestoppt und das Sol flie3t
nach unten ab. Auf den Packungen bleibt ein Sol-Film zuriick, der mit Hilfe eines Luftstroms
mit einer Belastung von 2.1 Pa%° fiir 5 min bei 35 °C (Tin) getrocknet wird. Die Trocknungszeit
richtet sich hier nach der eingesetzten Menge des Katalysators: bei 0,5x NaF Menge 10 min,
bei 0,25x Menge 20 min. Fiir hohere Beladungen kann der Beschichtungsvorgang bis zu 4 Mal
wiederholt werden. Zum Abschluss werden die Packungen fiir 2 h bei den oben genannten
Bedingungen getrocknet.

Um das Aushirten von Gel in den Leitungen und dem Sumpfbehélter zu vermeiden, werden
diese mit 2 M NaOH und Wasser gewaschen. Vor dem Einsatz in der Reaktivrektifikation
werden die beschichteten Packungen gewaschen, indem die Kolonne mit 3 -mal mit
Ethylbutyrat bei 60 °C und 5-mal mit deionisiertem Wasser bei Raumtemperatur nach dem

oben beschriebenen Vorgehen geflutet wird.

Abwaschen des Uberzugs

Um den katalytischen Uberzug zu entfernen, wird die Kolonne mit 2 M NaOH bei 60 °C
geflutet. Die Gasbelastung wird hierbei auf 1,2 Pa’ eingestellt. Die Fliissigkeitsbelastung
bleibt bei 17 m*m?h™!, um einen mdglichst hohen Fliissigkeitsinhalt zu erzeugen und somit den
Losungsvorgang zu begilinstigen. Aulerdem wird im Gegensatz zum vorher beschriebenen
Waschvorgang die Sprudelschicht fiir 1 min gehalten. Der Flutvorgang mit NaOH wird 5-mal
wiederholt. AnschlieBend wird 5-mal mit deionisiertem Wasser geflutet. AbschlieBend werden

die Packungen fiir 2 h mit einem Luftstrom bei 35 °C (Tin) getrocknet.



70

4.5 Fluiddynamik

4.5.1 Gasbelastung
Die Gasbelastung wird in der Regel als F-Faktor Fg ausgedriickt und ist definiert als das Produkt
aus Leerrohrgasgeschwindigkeit wg (m/s) und der Wurzel der Dampfdichte pg (kg/m?):

Fo =ws-\pe (4-1)

Die Leerrohrgeschwindigkeit wird {iber den Volumenstrom des Dampfes bestimmt bzw. den
Massenstrom Mg (kg/s) dividiert durch die Dichte des Dampfes pg (kg/m?) und den Querschnitt

der Kolonne mit dem Durchmesser dc (m):

Mg

(nd%) (4-2)
Pc\—7

Durch Einsetzen von Formel (4-2) in (4-1) erhélt man einen praktikablen Ausdruck fiir den F-

Faktor Fg:

WG:

Mq
d2
Vpo (n4c)

Der Gasmassenstrom Mg wird iiber eine Energiebilanz im Kondensator unter Vernachldssigung

Fe = 4-3)

jeglicher Warmeverluste bestimmt und entlang der Kolonne als konstant angenommen. Da sich
die Dampfdichte entlang der Kolonne @ndert, wird hier unter Annahme des idealen Gasgesetzes
der arithmetische Mittelwert zwischen Dampfdichte im Sumpf und im Destillat gebildet. Die
Verdampfungsenthalpien fiir Cyclohexan und n-Heptan werden nach einer Methode aus Perry
et al. bestimmt [227].

4.5.2 Bestimmung des Druckverlustes

Der Druckverlust des Packungsbetts wird in einem U-Rohr iiber die Differenz des
Fliissigkeitsstands bestimmt. Das U-Rohr ist unterhalb des Betts und oberhalb des Kiihlers mit
der Kolonne verbunden (sieche Abbildung 4-1). Als Fliissigkeit dient n-Heptan, um die
Auflosung der Messungen aufgrund der vergleichsweise geringen Dichte zu erhohen und um

eine Kontamination des Kolonneninhalts mit zusitzlichen Stoffen zu umgehen.
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4.5.3 Bestimmung der Trenneffizienz

Die Methode zur Bestimmung der Trenneffizienz von Kolonneneinbauten basiert auf einem
Protokoll von Olujic et al. [108]. Eine binédre dquimolare Mischung aus Cyclohexan und »n-
Heptan mit einem Gesamtvolumen von 800 ml wird bei konstantem Kolonnendruck unter
Komplettriicklauf des Destillats in der Kolonne getrennt (p = konstant, RV = o). Nach
Einstellung des stationdren Zustands, der hier durch konstante Temperaturen in der Kolonne
fiir mindestens 30 min definiert wird, werden Proben von Destillat und Sumpf genommen und
in der Gaschromatographie analysiert. Durch Anpassung der Heizleistung im Sumpf werden
bei konstantem Druck unterschiedliche Dampfbelastungen (F-Faktoren) eingestellt.

Nach dem Konzept der Gleichgewichtsstufen kann die Anzahl der theoretischen Stufen Nmin
fiir ideale Bindrgemische (z. B. Cyclohexan/n-Heptan oder Chlorbenzol/Ethylbenzol) iiber die
Shortcut Methode nach Fenske berechnet werden [228]. Bei dieser Methode werden die
Zusammensetzungen in  Sumpf und  Destillat iiber = Massenbilanzen = und
Gleichgewichtsbeziehungen der einzelnen theoretischen Stufen zu folgendem Ausdruck
verkniipft (Gleichung (4-4)). Auf jeder theoretischen Stufe ist - der Definition nach - das
thermodynamische Gleichgewicht erreicht. AuBerdem wird der Dampf- bzw. Fliissigkeitsstrom

entlang der Kolonne als konstant angenommen.

Xi Xi
<_l> = al . az LR aN—l . aN . aS <_l> (4_4)
x] D x] s

Die relativen Fliichtigkeiten a; bis ag werden mit einem Durchschnittswert @ fiir die gesamte
Kolonne ersetzt. Als Anndherung dient der geometrische Mittelwert der relativen

Fliichtigkeiten aus Sumpf und Destillat (Gleichung (4-5)).

a=Jap as (4-5)

Dadurch kann Gleichung (4-4) zu folgender Gleichung (4-6) vereinfacht werden:

Xi N [ Xi
- — min | — 4-6
<x1> D ¢ <x1>5 (+0)

Mit Hilfe einer Konzentrationsbestimmung im Sumpf und Destillat kann somit die Anzahl der

theoretischen Stufen N,,;,, bestimmt werden (Gleichung (4-7)):
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D
Ina

in ((1 fixl-) (1 ;l-Xi)S) 4-7)

Npin =

AnschlieBend wird mit der Hohe des Packungsbetts das Hohenédquivalent einer theoretischen

Stufe (HETP - height equivalent to theoretical plate) berechnet (Gleichung (4-8)).

HETP =

(4-8)

min

4.6 Analytik

4.6.1 Porenstrukturanalyse

Fir die Analyse der Porenstruktur wird eine Kombination aus Quecksilber- und
Gasadsorptionsporosimetrie eingesetzt, um einen moglichst weiten Bereich an Porengrof3en zu
erfassen. Die Analyse wird durch die Dichtebestimmung der Reindichte mit dem
Heliumpyknometer sowie Aufnahmen mit dem Rasterelektronenmikroskop ergénzt.

Einige Zusitze in der Enzymlosung (u.a. 25 % Glycerin und 25 % Sorbitol 229) werden
aufgrund ihres geringen Dampfdrucks beim Ausgasen der Proben nur unzureichend entfernt,
wodurch es zu fehlerhaften Messungen bei der Gasadsorption kommen kann. Durch einen
zusitzlichen Waschschritt der Proben (30 vol % wissriger Ethanollosung, 24 h, 60 °C) konnen
die Riickstidnde ausreichend entfernt werden, so dass die BET Oberfldche einer gewaschenen
Probe (364 m?/g) mit der BET Oberfliche desselben Gels ohne Enzym anndhernd

iibereinstimmen (344 m?/g).

Quecksilberporosimetrie

Mit Hilfe des Quecksilberporosimeters Poremaster 33 von Quantachrome, USA werden Poren
mit einem Durchmesser von 6 nm — 950 um analysiert. Die Gesamtmenge an Probe wird so
angepasst, dass in jeder Messzelle etwa 0,05 cm® Porenvolumen vorhanden ist. Durch einen
kontinuierlichen Druckanstieg bis 33.000 psi (2275 bar) werden die Poren der Probe mit
Quecksilber gefiillt. Mit der Washburn Gleichung [230] kann von dem angelegten Druck unter

Annahme von zylindrischen Poren auf die PorengroBe geschlossen werden.
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Gasadsorptionsporosimetrie

Die spezifische Oberfliche und das Porenvolumen wird nach der Methode von Brunauer,
Emmett und Teller (BET) bzw. Barret, Joyner und Halenda (BJH) iiber die Adsorption und
Desorption von Stickstoff in einem Nova 3000e Pore Size Analyzer von Quantachrome, USA
bestimmt. Fiir die Analyse werden pro Messzelle 150 — 200 mg der Probe eingewogen und fiir
24h bei 40 °C unter Vakuum entgast. Fiir Poren mit einem Durchmesser < 5 nm wird COz als
Gasadsorbat verwendet. Das Porenvolumen wird in diesem Fall mit der DR Methode (Dubinin

Radushkevic) bestimmt.

Rasterelektronenmikroskop

Fir die mikroskopische Analyse der Silika-Gele wird das Rasterelektronenmikroskop Leo
Gemini 1530 von Zeiss, Deutschland verwendet. Die Proben werden vor der Analyse in der
Sputteranlage SCD 050 von Bal-Tec, Deutschland (heute: Leica Microsystems) mit einer
Goldschicht iiberzogen.

Dichtebestimmung

Die Reindichte der Silika-Gele wird in dem Heliumpyknometer Multivolume 1305 von

Micromeritics, USA bestimmt.

4.6.2 Enzymaktivitat

Die Enzymaktivitit wird sowohl fiir beschichtete Packungsstiicke als auch fiir
Beschichtungsmaterial als Granulat bestimmt. Dafiir werden zwei unterschiedliche Aufbauten
verwendet.

Fir den Aktivititstest mit beschichteten Packungen wird eine katalytisch beschichtetes
Packungsstiick (ca. 2 x 4 cm) mit einer Beladung zwischen 0,10 — 0,15 ggel/gpackung an einer
Riithrwelle befestigt und in einem doppelwandigen Glasreaktor getaucht (Abbildung 4-5). Zur
Temperierung des Reaktors wird ein externes Wasserbad angeschlossen, was auf die
gewlinschte Temperatur gebracht wird. Der externe Wasserkreislauf zu den Reaktoren bleibt
dabei unterbrochen, um die thermische Belastung des Enzyms im Reaktor moglichst gering zu
halten. Nachdem der Reaktor mit etwa 30 g einer 4quimolaren Mischung der Substrate befiillt
wurde, wird der Riihrer (50 rpm) und die Temperierung zugeschaltet und die Zeitnahme
gestartet. Nach etwa 5 min hat der Reaktorinhalt die gewiinschte Temperatur erreicht. Nach 10
min werden im Abstand von 5 min iiber einen Zeitraum von 25 min Proben von 200 pl

entnommen. Die Reaktion wird in der Probe sofort unterbunden, da das Enzym in dem Reaktor
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zuriickbleibt. Die Zunahme der Produktmenge wird in einem Gaschromatographen bestimmt.
Dazu werden 100 pl der Proben mit 900 pl Acetonitril mit 1 mg/ml Isoamylalkohol als interner

Standard verdiinnt.

Abbildung 4-5 - Aufbau des Aktivitdtstests mit beschichteten Packungsstiicken. Die Packungsstiicke werden direkt an einer
Riithrwelle befestigt und im Reaktionsgemisch in einem temperierbaren Glasreaktor bei 50 rpm gertihrt.

Fiir die Langzeitbestimmung werden die Proben weiterhin in dem Reaktionsgemisch bei 60 °C
und 600 rpm geriihrt. Nach bestimmten Zeitabstinden wird die Enzymaktivitit erneut
bestimmt. Dazu wird der Wasserzufuhr zum Heizmantel unterbrochen. Das Reaktionsgemisch
wird abgelassen und die Packungen werden im Reaktor zwei Mal fiir 1 min mit Ethylbutyrat
unter Rithren gewaschen. AnschlieBend wird der Reaktor erneut mit einer dquimolaren
Mischung aus den Substraten befiillt und nach dem oben beschriebenen Vorgehen ein
Aktivitétstest durchgefiihrt.

In dem zweiten Aufbau wird eine bestimmte Menge Granulat des getrockneten Gels (10 —
50 mg, PartikelgroBe zwischen 0,71 — 1,4 mm) in ein 2 mL Eppendorf Reaktionsgefil3
eingewogen. Falls nicht anders angegeben, wird 1 mL einer dquimolaren Substratmischung
hinzugegeben. Der Ansatz wird in einem Thermoschiittler HLC Biotech MHR 13 bei 600 rpm
und 60 °C temperiert und geschiittelt. Die Zeitnahme startet sofort, nachdem die Proben sich in
dem Schiittler befinden. Die Probenahme und Analyse erfolgt wie oben beschrieben, nur dass
die Probenmenge auf 25 pl reduziert wird. Fiir die Langzeitbestimmung werden die Proben
weiterhin in dem Thermoschiittler bei 60 °C und 600 rpm gehalten. In bestimmten
Zeitabstanden wird die Gelmenge bestimmt, indem die Substratldsung entfernt wird und das
Gel fiir 2 Stunden im Vakuumofen bei Raumtemperatur bis zur Gewichtskonstanz getrocknet

wird. Anschlieend wird ein weiterer Aktivitétstest durch Zugabe von Substratlosung gestartet.



Material und Methoden 75

4.6.3 Uberzugsstabilitat

Zur Bestimmung der Uberzugsstabilitit werden einzelne Lagen einer iiberzogenen Packung in
einem geschlossenen mit Ethylbutyrat gefiilltem Gefdll im Wasserbad bei 60°C und 120 rpm
gelagert. Die trockene Uberzugsmasse der einzelnen Packungslagen vor dem Versuch ist
bekannt. Nach bestimmten Zeitabstinden werden jeweils zwei Lagen entnommen und bis zur
Gewichtskonstanz bei Umgebungsbedingungen getrocknet. AnschlieBend kann die Abnahme
der Uberzugsmasse bestimmt werden. Durch den einmaligen Vorgang der Probeentnahme und
Massenbestimmung konnen Ungenauigkeiten durch zufillig auftretende Gelverluste bei der

wiederholten Probenbehandlung minimiert werden.

4.6.4 Gaschromatographie

Die Zusammensetzung der Proben wird in einem Gaschromatographen HP 5890A mit einem
Flammenionisationsdetektor (FID) bestimmt. Die Analyse erfolgt mit zwei Methoden mit
unterschiedlichen GC Kapillarsdulen, eine fiir das reaktive System mit 2-Pentanol (Methode A)
und eine fiir die Trenneffizienzmessungen mit Cyclohexan/n-Heptan (Methode B). Die Proben
werden mit Acetonitril bzw. Hexan verdiinnt. Dem Losungsmittel ist eine bekannte Menge
Isoamylalkohol als interner Standard zugesetzt (1 mg/ml). Als Tragergas wird Stickstoff 5.0

verwendet. Einige Parameter der verwendeten Methoden sind in Tabelle 4-7 zusammengefasst.

Tabelle 4-7 — Parameter der GC Methoden

Parameter Methode A: Methode B:
Cyclohexane/n-Heptan 2-(R/S)-Pentanol
Stationdre Phase HP-5 (Agilent) CP-C}(]Z;&IB; xCB
Temperaturprogramm
Anfangstemp. 40 °C 40°C
Anfangszeit 6,5 min 3 min
Gradient - 4°C/min
Endtemp. - 90 °
Endzeit - 8 min
Injektortemperatur 180 °C 180 °C
Detektortemperatur 250 °C 300 °C

Modus Split Split
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5 Ergebnisse und Diskussion

Im Fokus dieser Arbeit steht eine umfassende Betrachtung der Einbringung von Enzymen in
die Reaktivrektifikation mit dem Ziel, das Potential der Reaktivrektifikation als integratives
Verfahren fiir selektive Enzymreaktionen zu analysieren. Dazu werden in Kapitel 5.1 zunéchst
Kriterien aufgestellt, die als Entscheidungshilfe zur Auswahl von enzymatischen Reaktionen in
der Reaktivrektifikation dienen sollen. Anhand von Siedepunkten der Reaktionsteilnehmer und
einem moglichen Betriebsfenster in der Reaktivrektifikation wird anschlieBend eine Auswahl
von Lipasereaktionen vorgestellt, die in der Reaktivrektifikation umgesetzt werden konnen. Um
den Einsatz von Enzymen zu ermdglichen, wird in Kapitel 5.2 eine Immobilisierungsmethode
vorgestellt, die neben den bekannten Vorziigen einer Immobilisierung (Stabilisierung,
Wiederverwendung, keine/wenig Kontaminierung des Produktsstroms) auch den
Katalysatorwechsel in der Rektifikationskolonne beriicksichtigt. Fiir eine Auswahl von
Umesterungsreaktionen wird dann in Kapitel 5.3 die Machbarkeit sowohl in
diskontinuierlichen Kolonnen als auch in einer kontinuierlich betriebenen Kolonne iiberpriift.
AbschlieBend wird in Kapitel 5.4 die Durchfiihrung einer enantioselektiven Enzymreaktion in
der Reaktivrektifikation vorgestellt, deren Umsetzung mit einem der etablierten chemischen
Katalysatoren nicht moglich wire. Abschlieend wird der Prozess in der diskontinuierlichen
Fahrweise in einem Kolonnenmodell dargestellt, um eine Prozessoptimierung zu ermdglichen
oder das Potential von weiteren enzymatischen Reaktion theoretisch zu betrachten.

Die Ergebnisse aus den genannten Kapiteln wurden teilweise von dem Autor in

wissenschaftlichen Fachzeitschriften veroffentlicht [231-234].
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5.1 Enzymatische Reaktionen in der Reaktivrektifikation

Im folgenden Abschnitt werden zunéchst Kriterien festgelegt, mit denen die Auswahl von
enzymatischen Reaktionen in der Reaktivrektifikation erleichtert werden soll. Dabei werden
alle Enzymklassen, unterteilt nach der enzyme commission Nummer (EC) betrachtet: EC 1 —
Oxidoreduktasen, EC 2 — Transferasen, EC 3 — Hydrolasen, EC 4 — Lyasen, EC 5 — [somerasen
und EC 6 — Ligasen. Darauthin werden nach den Vorgaben des Prozesses mdgliche
Betriebsfenster von enzymatischen Reaktionen in Reaktivrektifikationsprozessen vorgestellt.
Ein systematisches Auswahlverfahren fiir Reaktionen soll schlieBlich das Potential von

enzymatischen Reaktionen in der Reaktivrektifikation aufzeigen.

5.1.1 Kriterien zur Auswahl von enzymatischen Reaktionen und mégliche
Betriebsfenster

In der reaktiven Zone einer Rektifikationskolonne herrschen oftmals Temperaturen > 60 °C
und ein Gegenstrom von Dampf und Fliissigkeit bestehend aus einem organischen Gemisch
[53,56,58]. Fiir die Reaktivrektifikation kommen daher vor allem Enzyme in Frage, die eine
moglichst ausgeprigte Toleranz gegeniiber hohen Temperaturen und organischen Medien
haben. Einer Ubersicht von industriellen Prozessen mit Enzymen zufolge werden Enzyme in
einem Temperaturbereich zwischen 0 — 105 °C eingesetzt [223]. Hydrolasen (EC 3) decken
dabei jeweils die duBlersten Temperaturextrema ab. Aber auch in den anderen Enzymklassen
werden Prozesse mit Temperaturen bis zu 55 °C gefiihrt. Bei der Verwendung in organischen
Losungsmitteln zeigen vornehmlich Hydrolasen eine erhohte Stabilitdt [155], wobei auch
Enzyme aus anderen Enzymklassen in organischen Losungsmittels verwendet werden kdnnen
[156-158]. Um die Chancen einer Enzymdeaktivierung zu verringern und die
Wiederverwendung des Enzyms zu ermdglichen, empfiehlt sich fiir den Einsatz in der
Reaktivrektifikation eine Immobilisierung der Enzyme [189].

Ein ausschlaggebendes Kriterium fiir die Auswahl von enzymatischen Reaktionen ist die
Einbindung von sogenannten Cofaktoren. Cofaktoren sind anorganische oder organische
Molekiile, die wahrend der Reaktion im aktiven Zentrum des Enzyms gebunden sind und
beispielsweise den Transfer von Seitengruppen oder Elektronen unterstiitzen [152]. Cofaktoren
sind fiir den Ablauf der Reaktion essentiell. Dabei wird zwischen prosthetischen Gruppen
(dauerhaft gebunden) und Coenzymen (voriibergehend gebunden) unterschieden. In Abbildung
5-1 sind beispielhaft die Strukturen der Cofaktoren Nicotinamidadenindinukleotid (NAD) und
Thiamindiphosphate (TDP) gezeigt.
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Abbildung 5-1 — Links: Strukturformeln verschiedener Coenzyme: Nicotinamidadenindinukleotid (NAD) und
Thiaminpyrophosphat (TDP); Rechts: Anzahl von Enzymen in der IntEnz Datenbank des EMBL-EBI [235] unterteilt nach
Enzymklassen sowie Anteil der Enzyme, die nur in Anwesenheit eines Cofaktors aktiv sind, libernommen aus
Fischer et al. [152]

Die Verwendung von Cofaktoren in der Reaktivrektifikation ist aus mehreren Griinden nur sehr
bedingt moglich. Zunéchst gelten viele Cofaktoren als nicht besonders stabil und dissoziieren
in wissriger Umgebung bereits bei Temperaturen > 30 °C. Bei NADH kann dieser Vorgang
durch die Verwendung von Ethylenglykol als Losungsmittel unterbunden werden, was eine
Stabilisierung des Cofaktors bei Temperaturen bis 60 °C bewirken kann [236]. Die
entscheidende Einschriankung ist allerdings, dass die meisten Cofaktoren — mit Ausnahme von
Metallionen —bei der Reaktion verbraucht werden und regeneriert werden miissen. Eine
stochiometrische Zugabe wire aufgrund der hohen Anschaffungskosten unwirtschaftlich (z.B.
NADH, Disodium Salz, 98 % Reinheit, 141 Euro/g, Preisabfrage Sigma Aldrich 04.12.2016).
Fiir die Regeneration des Cofaktors sind verschiedene Methoden beschrieben (elektrochemisch,
photochemisch, chemisch oder enzymatisch) [237]. Bei allen Ansdtzen wird allerdings
vorausgesetzt, dass der Cofaktor in Losung und frei beweglich eingesetzt wird, was sich in der
Reaktivrektifikation aufgrund des geringen Dampfdrucks und der geringen
Temperaturstabilitit des Cofaktors nicht realisieren ldsst. Vereinzelt existieren Arbeiten zur
Immobilisierung des Cofaktors zusammen mit dem Enzym an einen Superabsorber als Triger
[238,239]. Uber 4 Reaktionszyklen von 24 h bei Raumtemperatur zeigte das Coimmobilisat
einen stabilen Umsatz (ca. 3 % Umsatzabnahme pro Durchgang). Die Bindung des NADH kann
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mit der geringen Mischbarkeit mit dem verwendeten Losungsmittel Cyclohexan und der starken
Hygroskopizitét des Superabsorbers als Trager erklart werden. Ein moglicherweise auftretender
Verlust von NADH wird nicht aufgekldrt. AuBerdem bleibt fraglich, wie sich eine
Temperaturerhdhung auf die coimmobilisierten Enzymformulierung auswirken wiirde.
Aufgrund der geringen Stabilitdt und den teilweise sehr komplexen Reaktionsmechanismen
werden fiir die Regeneration des Cofaktors anstelle von isolierten Enzymen oftmals auch
Ganzzellsysteme eingesetzt [12]. Der Einsatz von fixierten Ganzzellsystemen in der
Reaktivrektfikation wiirde mit der Zellwand einen zusdtzlichen Stofftransportwiderstand
bedeuten. Ob sich die Ganzzellsysteme bzw. die Cofaktor-abhdngigen Enzyme mit den
Prozessbedingungen einer Reaktivrektifikation vereinen lassen, bleibt nach dem heutigen Stand
der Forschung fraglich und soll aufgrund der beschriebenen Unwigbarkeiten zunéichst
ausgeschlossen werden.

Fast die Hélfte aller enzymatischen Reaktionen sind von Cofaktoren abhédngig [152], wobei die
Verteilung je nach Enzymklasse sehr unterschiedlich ausfillt. Der Grofteil der Enzyme aus den
Enzymklassen EC 1 der Oxidoreduktasen (80 %) sowie 37 % der Enzyme aus EC 2
(Transferasen) und jeweils etwa 30 % der Enzyme aus EC 5 (Isomerasen) und EC 6 (Ligasen)
sind auf die Bindung eines Cofaktors angewiesen und kommen nach derzeitigem Stand der
Technik fiir den Einsatz der Reaktivrektifikation nicht in Frage (Abbildung 5-1).

Des Weiteren kann die Klasse der Isomerasen (EC 5) zunichst fiir die Reaktivrektifikation
ausgeschlossen werden, da dieses Enzym die strukturelle Anderung von Strukturisomeren
katalysiert. Es wird angenommen, dass das Siedeverhalten von Strukturisomeren sehr dhnlich
ausfillt, so dass eine destillative Trennung der Produkte nicht mdglich ist. Ahnlich verhilt es
sich mit der Enzymklasse der Ligasen (EC 6). Diese Enzyme benétigen fiir die Reaktion
Adenosintriphosphat (nach der Definition von Fischer et al. ist ATP kein Cofaktor 152), was
eine geringe thermische Stabilitdt aufweist [240] und daher nicht in der Reaktivrektifikation
eingesetzt werden kann. Die Enzyme aus den Enzymklassen der Transferasen (EC 2) und der
Lyasen (EC 4), die nicht von einem Cofaktor abhdngig sind, konnen prinzipiell in der
Reaktivrektifikation eingesetzt werden. Die zugehorigen Stoffeigenschaften der
Reaktionsteilnehmer miissten dann im Einzelfall fiir eine Anwendung in der
Reaktivrektifikation gepriift werden.

Der mit Abstand geringste Anteil an Cofaktor-abhingigen Enzymen fillt in die Klasse der
Hydrolasen (EC 3). Hydrolasen eignen sich insbesondere als Katalysatoren in der
Reaktivrektifikation, da  diese @ Enzyme  einen  vergleichsweise  einfachen

Reaktionsmechanismus ohne Cofaktoren besitzen, in organischen Losungsmitteln aktiv
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sind und eine Vielzahl von Verbindungen sehr selektiv umsetzen konnen [151,153].
AuBerdem fiihren die Reaktionen von Hydrolasen teilweise zu deutlichen Anderungen in der
Molekiilstruktur, womit Unterschiede im Siedeverhalten der Produkte moglich sind. Bei der
Auswahl von Enzymreaktionen fiir die Reaktivrektifikation gelten die Eigenschaften der
Hydrolasen nach dem derzeitigen Stand der Technik als maBgebend. Allerdings ist nicht
auszuschlieBen, dass durch die Entdeckung von neuen Enzymen oder der Anpassung der
Enzymstruktur (z.B. durch den Austausch von einzelnen Aminosduren) der
Anwendungsbereich erweitert wird.

Bei der Prozesssynthese einer Reaktivrektifikation mit Enzymen gilt es unter Berticksichtigung
von Prozessdaten, Stoff- und Katalysatoreigenschaften ein mogliches Betriebsfenster
festzulegen. Der Bereich fiir die Reaktionstemperatur sollte moglichst hoch gewéhlt werden,
um hinreichend grof3e Umsétze zu erreichen. Die obere Temperaturgrenze wird dabei von der
thermischen Stabilitit des Enzyms bestimmt. Hinsichtlich der Trennung der Produkte geben
die Dampfdruckkurven des leichtsiedenden Kopfprodukts sowie des schwersiedenden
Sumpfprodukts der Produkte einen ersten Anhaltspunkt fiir die oberen und unteren
Betriebsgrenzen. Innerhalb dieser Grenzen konnen beide Produkte ausreichend getrennt
werden. Ein mogliches azeotropes Verhalten der Gemische wird zundchst vernachldssigt.
Auflerdem bietet sich flir den Einsatz von Enzymen grundsétzlich der Betrieb unter Vakuum
an, um die Temperaturbelastung fiir die thermisch empfindlichen Enzyme moglichst gering zu
halten. Auch fiir den Druck gelten technisch bedingte Untergrenzen. Auf Grundlage des
Temperaturbereichs fiir enzymatische Reaktionen, den Stoffeigenschaften und den technisch
realisierbaren Druckbereich kann ein mdglicher Betriebsbereich fiir enzymatische Reaktion in
der Reaktivrektifikation festgelegt werden (Abbildung 5-2). Dieser wird im néchsten Abschnitt
anhand verschiedener Lipase Reaktionen untersucht, um schlieBlich das Potential von

enzymatischen Reaktionen in der Reaktivrektifikation zu beurteilen.
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Abbildung 5-2 — Beispielhafte Darstellung eines Betriebsfensters fiir enzymatische Reaktionen in der Reaktivrektifikation. Die
Darstellung basiert auf den Dampfdruckkurven der Produkte 1 und 2 als leichtsiedendes bzw. schwersiedendes Produkt.
Mbglicherweise auftretende Azeotrope werden hierbei vernachlissigt.

5.1.2 Lipase Reaktionen in der Reaktivrektifikation

Lipasen sind in der Lage verschiedene Veresterungs- und Umesterungsreaktionen zu
katalysieren, die vielfach auch Bestandteil von etablierten Reaktivrektifikationsprozessen sind.
Insbesondere die Lipase B aus Candida antarctica weist laut Anderson et al. eine hohe
Stabilitdt und eine ausgesprochen breite Substratspezifitit auf [174] und gehort damit zu den
am weitesten verbreiteten Lipasen in der organischen Synthese [151]. Unter den Substraten
befinden sich zahlreiche racemische Alkohole und Sduren, die mit der Lipase selektiv
umgesetzt werden konnen. Gerade diese Reaktionen sind fiir die enzymatische
Reaktivrektifikation interessant, da solche Reaktionen von den bislang verwendeten
Ionenaustauscherharzen nicht katalysiert werden kénnen. Im Folgenden wird fiir die Lipase
CALB eine systematische Reaktionsauswahl vorgestellt, die sowohl die Stoffeigenschaften der
Reaktionsteilnehmer, Betriebsdruck und die Eigenschaften des Enzyms beriicksichtigt.

Um den Bereich der Reaktionstemperatur einzugrenzen, wurde in Langzeitversuchen die
thermische Stabilitdt der immobilisierten Lipase CALB bei Temperaturen bis 80 °C untersucht.
In Abbildung 5-3 ist der zeitliche Verlauf der relativen Enzymaktivitit bei Temperaturen
zwischen 60 — 80 °C dargestellt. Hier offenbart sich der stabilisierende Effekt der
Immobilisierung: Laut Anderson et al. denaturiert das Enzym in der freien Form bei
Temperaturen zwischen 50 — 60 °C [174]. Das immobilisierte Enzym hingegen kann bei 60 °C
iiber mindestens 4 Wochen ohne FEinschrankung der Aktivitit eingesetzt werden. Bei
Temperaturen oberhalb von 60 °C nimmt die Aktivitit des Enzyms im zeitlichen Verlauf

starker ab, was vermutlich auf eine thermische Denaturierung zuriickzufithren ist. Die
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Denaturierung kann mit einer exponentiellen Zerfallskinetik sehr gut erfasst werden (siehe
gestrichelter Verlauf in Abbildung 5-3).
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Abbildung 5-3 - Langzeitstabilitdt der immobilisierten Lipase CALB bei Temperaturen zwischen 60 - 80 °C (kontinuierlicher
Betrieb). Das Enzym wurde in einer Silika-basierten Beschichtung immobilisiert und auf einem Stiick Gewebepackung
aufgetragen. Als Reaktion diente hier die Umesterung von Ethylbutyrat mit 2-Pentanol.

Insgesamt ist der Einsatz von Enzymen im Vergleich zu etablierten chemischen Katalysatoren
im  oberen Temperaturbereich  deutlich  stirker eingeschrankt:  Herkdmmliche
Ionenaustauscherharze auf Polystyrene/Divinylbenzol Basis werden laut Herstellerangaben bei
Temperaturen bis 120 °C ohne nennenswerte thermische Deaktivierung eingesetzt [241,242].
Allerdings weist die in dieser Arbeit verwendete Lipase CALB im Vergleich zu anderen
Lipasen eine relativ hohe Aktivitit auf. Einer Ubersicht von Malcata et al. [4] zufolge
schwanken die Halbwertszeiten verschiedener Lipasen bei 70 °C zwischen 138, 362 oder
1600 h, wihrend die Lipase CALB bei 70 °C noch eine Halbwertszeit von knapp 500 h
aufweist. Bei 80 °C betrigt die Halbwertszeit des Enzyms hingegen noch mehr als 200 h, eine
Temperatur, die in der Ubersicht von Malcata et al. nicht betrachtet wurde. Da je nach
Betriebsweise, Produktverwertung und einer Methode zum Katalysatorwechsel eine
Halbwertszeit von mehr als 200 h ausreichend sein kann, wurde fiir die immobilisierte Lipase
eine maximale Betriebstemperatur von 80 °C festgelegt.

Als Nachstes wurde die destillative Trennung der Reaktionsprodukte betrachtet. Dazu wurden
Auswahlkriterien zunéchst allein auf Basis der Siedepunkte der Reaktionsteilnehmer festgelegt.
Die Kriterien beziehen sich auf den weitverbreiteten Aufbau einer Reaktivrektifikation mit zwei
Edukten als Mittelsiedern und jeweils einem Produkt als Schwer- bzw. Leichtsieder. Damit die
Trennung problemlos erfolgen kann und sich beide Edukte ausreichend in der reaktiven Zone

anreichern, wurde zwischen Leicht- bzw. Schwersieder und Mittelsieder eine
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Temperaturdifferenz im Siedepunkt von 15 °C festgelegt, wahrend der Unterschied bei den

Edukten weniger als 15 °C betragen darf:

AT 2 15°C AT £ 15°C AT 2 15°C

T's,Produkt 1 < T's,Edukt 1 = Ts, Edukt 2 < T's,Produkt 2

Der Druck der Rektifikationskolonne wird bedingt durch die Probenahme und unter
Berticksichtigung einer Druckanpassung im Satzbetrieb auf 100 mbar festgelegt. Bei dem
Auswahlverfahren werden nur Reinstoffdaten berticksichtigt. Ein moglicherweise auftretendes
azeotropes Verhalten wird an dieser Stelle vernachldssigt. AuBerdem werden erweiterte
Kolonnenkonfigurationen vernachléssigt, bei denen beispielsweise ein schwerer siedendes
Edukt oberhalb der reaktiven Zone zugegeben wird.

Als Reaktion wurden verschiedene Veresterungs- und Umesterungsreaktionen betrachtet.
Aufgrund der weiten Substratspezifitit wird angenommen, dass alle Reaktionen grundsétzlich
von der Lipase CALB katalysiert werden konnen. Fiir eine Zusammenstellung von priméren
und sekunddren aliphatischen Alkoholen sowie gesittigten und ungesittigten Estern und
Carbonsduren wurde anschlieBend tiber Aspen Plus mit Hilfe der standardméBig verwendeten
DIPPR Gleichungen die Siedetemperatur der Komponenten bei einem Betriebsdruck von
110 mbar berechnet. Die berechneten Siedetemperaturen wurden fiir ausgewihlte
Verbindungen mit Hilfe von experimentellen Daten tiberpriift.

Bei der Veresterung reagiert ein aliphatischer Alkohol mit einer aliphatischen Carbonsédure zu

einem Ester. Als Nebenprodukt entsteht Wasser (siche Reaktionsgleichung (5-1)):

Alkohol + Carbonsédure =—— Ester + Wasser (5-1)

Aus der Kombination aller Alkohole und Carbonséiuren, die bei 80 °C oder darunter sieden,
konnten 6 Veresterungsreaktionen ermittelt werden, die die oben genannten Kriterien fiir die
Siedepunkte erfiillen. Die Veresterungsreaktionen sind in Tabelle 5-1 mit den entsprechenden
Siedetemperaturen bei 110 mbar dargestellt. Die Siedetemperatur von Pentanol liegt 2 °C
oberhalb der maximalen Betriebstemperatur des Enzyms von 80 °C. Aufgrund der sehr

geringen Abweichung wird diese Reaktion hier trotzdem aufgefiihrt.
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Tabelle 5-1 - Veresterungsreaktionen, die die oben genannten Temperaturkriterien fiir die Anwendung in der
Reaktivrektifikation erfiillen. Die Siedetemperaturen sind jeweils flir einen Betriebsdruck von 110 mbar angegeben. Als
Nebenprodukt entsteht Wasser (Ts = 48 °C), das je nach Reaktion als Leicht- oder Schwersieder abgetrennt werden kann.

Alkohol (Edukt) Carbonsiure (Edukt) Ester (Produkt)
1) Methanol, Ts =18 °C Ameisensdure, Ts =39 °C  Methylformiat, Ts =-16 °C
2)  Ethanol, Ts =32 °C Ameisensiure, Ts =39 °C  Ethylformiat, Ts = 14 °C
3) Isopropanol, Ts =35 °C Ameisensiure, Ts =39 °C  Isopropylformiat, Ts = 18 °C
4)  Pentanol, Ts =82 °C Propionséure, Ts =82 °C  Pentylpropionat, Ts = 99 °C

5)  2-Methyl-1-Butanol, Ts =75 °C  Propionsédure, Ts =82 °C 2-Methyl-1-Butylpropionat,

Ts=90°C
6) 3-Methyl-1-Butanol, Ts =77 °C  Propionsiure, Ts = 82 °C :’}—l\fe;gyj—cl -Butylpropionat,
=

Das Nebenprodukt Wasser (Ts bei 110 mbar = 48 °C) wird je nach Reaktion als Sumpfprodukt
(Reaktion 1 -3) oder als Kopfprodukt (Reaktion 4 — 6) abgetrennt. Reaktion 1 erfordert aufgrund
der geringen Siedetemperaturen einen hoheren Prozessdruck. Die Siedepunkte von
Acetatestern fallen vielfach in den Bereich des dazugehorigen Alkohols (z.B. Ts,Butylacetat =
64 °C und Ts Butanol = 66 °C, beide bei 110 mbar), was sowohl die Trennung erschwert als auch
das Auftreten von Azeotropen wahrscheinlicher macht. Diese Reaktionen werden bei dem
Auswahlverfahren {ibergangen, obwohl einzelne Reaktionen wie beispielsweise die Synthese
von Methylacetat aus Methanol und Essigsédure trotz mehrerer Azeotrope erfolgreich in der
Reaktivrektifikation realisiert wurden [33]. Die Wechselwirkung von Reaktion und Trennung
kann mit Hilfe von graphischen Methoden beriicksichtigt werden. Beispielsweise beschreibt
BeBling die Verwendung von reaktiven Destillationslinien, um die Reaktivrektifikation als
Prozessoption zu bewerten [243].

In Anwesenheit von Alkoholen kdnnen Ester auch in einer sogenannten Umesterung umgesetzt
werden (siehe Reaktionsgleichung (5-2). Solche Reaktionen werden u.a. auch von Lipasen
katalysiert. Wegen der Gleichgewichtslimitierung bietet sich fiir diesen Reaktionstyp die
Umsetzung in der Reaktivrektifikation an [39,47].

Ester 1 + Alkohol 1 =—— Ester 2 + Alkohol 2 (5-2)

Damit der entstehende Alkohol 2 als Leichtsieder abgetrennt werden kann, werden zunéchst

nur Methyl-, Ethyl- oder Propylester als Edukt betrachtet. Als Carbonsdureanteil werden Reste
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mit mindestens 3-5 C-Atomen gewéhlt, um einen deutlichen Siedepunktsunterschied zum
Alkohol 2 zu schaffen (gesittigt: Propionate, Butyrate, Isobutyrate, Valerate, Isovalerate und
ungesittigt: Acrylate und Methacrylate). Alkohol 1 enthdlt mindestens 3 C-Atome, um in einem
dhnlichen Bereich wie Ester 1 zu sieden und gleichzeitig den Siedepunkt von Ester 2
ausreichend zu erhohen. An dieser Stelle konnen auch diverse sekundédre Alkohole
beriicksichtigt werden, die ein chirales Zentrum besitzen. Diese Reaktionen sind besonders
interessant, da die verwendete Lipase CALB fiir viele dieser Substrate eine erhdhte
Enantioselektivitdt zeigt, d.h. aus dem racemischen Gemisch wird ein Enantiomer bevorzugt
umgesetzt. Solche selektiven Reaktionen werden auch als kinetische Racematspaltung
bezeichnet. Mit einem gewohnlichen sauren oder basischen Katalysator lassen sich diese
Selektivitdten nicht erreichen.

Aus der Kombination dieser Alkohole wund Ester ergeben sich insgesamt
146 Umesterungsreaktionen, die die Anforderungen der Siedepunkte erflillen und
moglicherweise in der Reaktivrektifikation mit Enzymen umgesetzt werden konnen. Von
diesen Reaktionen entfillt fast die Hélfte auf Reaktionen mit einem chiralen Alkohol als
Substrat (67 kinetische Racematspaltungen). Die chiralen Alkohole sind nach Anzahl der C-
Atome aufsteigend: 2-Butanol (CAS: 78-92-2), 2-Methyl-1-Butanol (CAS: 137-32-6),
3-Methyl-2-Butanol (CAS: 598-75-4), 2-Pentanol (CAS: 6032-29-7), 4-Methyl-2-Pentanol
(CAS: 108-11-2), 2-Hexanol (CAS: 626-93-7), 3-Hexanol (CAS: 623-37-0), 3,3
Dimethyl-2-Butanol (CAS: 464-07-3), 2-Methyl-3-Pentanol (CAS: 565-67-3)
3-Methyl-2-Pentanol (CAS: 565-60-6).

Laut einer umfassenden Untersuchung zur Selektivitit der Lipase CALB variiert die
Selektivitét je nach Struktur des sekundédren Alkohols [244]. In Tabelle 5-2 sind fiir einen Teil
der Verbindungen Umsatz, Enantioselektivitit und Preis zusammengefasst (die
Enantioselektivitdt ist als E-value gegeben, was das Verhiltnis der Reaktionsraten der
jeweiligen Enantiomere bezeichnet). Auffillig ist vor allem der deutliche Anstieg in der
Selektivitit vom 2- Butanol zum 2-Pentanol, der auf sterische Effekte des Butylrests am
sekunddren C-Atom des 2-Pentanols zuriickzufiihren ist und zu einer bevorzugten Umsetzung
des R-Enantiomers fiihrt. Da es sich bei vielen dieser Substrate um sehr spezielle
Strukturisomere handelt, die beispielsweise als Basiskomponente flir Pharmazeutika eingesetzt

werden, fallen die Preise teilweise sehr hoch aus (z. B. 2-Methyl-3-Pentanol).
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Tabelle 5-2 - Umsatz und Enantioselektivitéit verschiedener sekundérer Alkohole bei der Umsetzung mit S-Ethylthiooctaonat
in Anwesenheit von Lipase CALB. AuBlerdem ist der Preis der Substrate angegeben. Die Berechnung der Enantioselektiviét
erfolgte nach der Methode von Rakels et al. [245].

Umsatz [ %] Enan(tflzciizllzl;t)lwtat Preis [€/L]*
2-Butanol 14 9 49
3-Methyl-2-Butanol 46 705 391
2-Pentanol 50 390 57
3,3-Dimethyl-2-Butanol 49 350 1.632
2-Methyl-3-Pentanol 50 109 12.367
3-Hexanol 49 97 1.210

*Preisabfrage tiber Sigma Aldrich, Stand: 17.10.2016

Aufgrund der sehr hohen Selektivitit und des vergleichsweise geringen Preises wurde
2-Pentanol als Substrat fiir die kinetische Racematspaltung mit der Lipase CALB ausgesucht.
In Abschnitt 5.4 wird untersucht, ob diese kinetische Racematspaltung auch in einer
Reaktivrektifikation umgesetzt werden kann und ob der integrative Aufbau Vorteile gegeniiber

dem sequentiellen Aufbau aus Reaktion und Trennung bietet.
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5.2Immobilisierung von Enzymen in der
Reaktivrektifikation

Heterogene Katalysatoren werden in der Reaktivrektifikation in der Regel als Partikel in
modularen Packungen eingesetzt (z.B. Katapak™-SP von Sulzer)[101], die je nach
Anforderung aus einer unterschiedlichen Anzahl von Katalysatortaschen und Trennlagen
bestehen (sieche Abschnitt 3.2.1). Die zeit- und arbeitsintensive Herstellung und Austausch
dieser Packungen setzt voraus, dass der Katalysator fiir einen effizienten Prozess iiber Monate
oder sogar Jahre eine ausreichende Aktivitit aufweisen muss. Aufgrund der eingeschriankten
Stabilitdt von Enzymen kann dieses Konzept nicht direkt auf den Einsatz von Enzymen
iibertragen werden.

Im folgenden Kapitel wird zunichst die Entwicklung einer Beschichtungsmethode vorgestellt,
mit der handelsiibliche Gewebepackungen in katalytisch aktive Packungen iiberfiihrt werden
konnen (Abschnitt 5.2.1). Diese Methode gewihrleistet nicht nur eine stabile Einbringung von
Enzymen, sondern ermdglicht dariiber hinaus auch einen einfacheren Austausch des Enzyms
innerhalb der Rektifikationskolonne (Abschnitt 5.2.2). Das Kapitel schlieft mit einer
umfassenden Charakterisierung der pordsen Beschichtung beziiglich der Morphologie und dem
Stofftransport sowie der Untersuchung von Stabilitdt und Trenneigenschaften der katalytischen
Packung und vergleicht das Konzept mit konventionellen katalytischen Packungen (Abschnitt

5.2.3).

5.2.1 Herstellung von biokatalytischen Xerogel Beschichtungen
Zusammensetzung des Xerogels

Eine Moglichkeit zur Herstellung von katalytischen Packungen ist die Beschichtung von
bestehenden Strukturen mit einer katalytisch aktiven Schicht (Abschnitt 3.2.1). Auf diese Weise
kann prinzipiell jede Art von Kolonneneinbauten unmittelbar in eine reaktive Zone verwandelt
werden, ohne Verwendung von speziellen Einbauten wie Taschenstrukturen oder
Mehrkanalpackungen und D+R Bdden wie in Abschnitt 3.2.2 beschrieben.

Der Sol-Gel Prozess bietet die ndtige Flexibilitat hinsichtlich Beschaffenheit und Verarbeitung
des Materials, so dass Enzyme immobilisiert und gleichzeitig als Beschichtung aufgetragen
werden konnen. Die Herausforderung liegt hauptsidchlich darin, eine Feststoffmatrix zu
schaffen, die auf der Oberfldche der Trenneinbauten haftet und gleichzeitig die Aktivitit und
Stabilitdt der Enzyme gewéhrleistet.
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Fir Gewebepackungen aus Edelstahl wurden verschiedene Formulierungen getestet. Da die
Sol-Gel Reaktion durch eine Vielzahl von Parametern beeinflusst wird (u.a. Art und
Konzentration der Silane und des Katalysators, Wassergehalt, pH, Temperatur, Additive) und
gleichzeitig mehrere Voraussetzungen fiir den Uberzug erfiillt werden mussten, war das
Vorgehen stark empirisch gepragt.

Zur Immobilisierung von Lipasen in organischer Umgebung hat sich die Verwendung von
Alkoxysilanen der Form (CH3.0)3-Si-R mit R = CH3, C2Hs, C3H7, C4Ho bewéhrt [188,218]. Fiir
ein molares Verhdltnis MTMS/TMOS von 4:1 wurde das Losungsmittel Methanol nach der
Rezeptur von Novak angepasst [246]. Der Anteil an Wasser und NH4OH (25 wt%) als
Katalysator wurde erhoht, um die Gelierungszeit anzupassen. Die Zugabe von Polymeren wie
Polyethylenglycol sorgt fiir eine Stabilisierung des Enzyms wéahrend der Gelierung und
dementsprechend fiir eine Steigerung der Enzymaktivitit. Dieser Effekt wurde bereits in
anderen Arbeiten u.a. fiir Lipasen [206,218,219] und fiir Carboanhydrasen [247] nachgewiesen.
Als moglicher Grund wird die Ausbildung von zusitzlichen Wasserstoffbriicken zwischen
Polymer und Enzym angefiihrt, was gerade in organischer Umgebung die notige Flexibilitét
des Enzyms gewihrleistet [158]. Auflerdem kann durch Zugabe von organischen Polymeren
der Anteil an Makroporen im Gel erhoht werden [248,249]. Der Zusammenhang zwischen PEG
Konzentration und der Enzymaktivitit bzw. der Gelstruktur wurde in dieser Arbeit nicht weiter
untersucht.

Mit der Zusammensetzung Packungsgel (wiissrig) konnen Uberziige fiir Gewebepackungen
hergestellt werden, die eine gute Stabilitdt in wéssrigen Systemen aufweisen (Tabelle 5-3,
links). In organischen Losungsmitteln (kurzkettige Ester und Alkohole bis C5) hingegen
werden Beschichtungen mit dieser Zusammensetzung bei Temperaturen von 60 °C unmittelbar
abgewaschen, allerdings ohne sich direkt aufzulésen [250]. Erst mit dem Wechsel des
Katalysators mit Natriumflourid — wie bei Reetz et al. [188] - konnte die Stabilitiit des Uberzugs
in den Stabilitétstests gewahrleistet werden. Mit Natriumflourid als Lewis-Base dndert sich der
Reaktionsmechanismus der Sol-Gel Reaktion [208] und die Kolloide werden grober strukturiert
und mechanisch stabiler [204,251]. AuBlerdem féllt der pH Wert der NaF Losung mit pH 8 — 9
in einem Bereich, der flir das verwendete Enzym vertrdglich ist [206]. Der Anteil der
Enzymlosung wurde auf 10,6 wt% erhoht. Damit wurde eine Zusammensetzung geschaffen,
die zusammen mit organischen Stoffsystemen in der Reaktivrektifikation eingesetzt werden

kann (Tabelle 5-3, rechts) [250].
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Tabelle 5-3 - Zusammensetzung des Packungsgels (wéssrig) und des Packungsgels (organisch)

Komponente Weesamt [Wt%]* Komponente Weesamt [Wt%]*
MeOH 383 MeOH 33,9

A MTMS 32.4 A MTMS 28,7
TMOS 9.1 TMOS 8,0
H,O, dest. 11.2 H,O, dest. 12,6
Enzym-Lsg. 6,0 Enzym-Lsg. 10,5

B B
NH4OH, 25 wt% 1,4 NaF, IM 4,9
PEG 400 1,5 PEG 400 1,4

* Die Konzentrationen sind als Gewichtsanteil in der kombinierten Losung (A+B) angegeben.

Nachdem die Stabilitdt der Beschichtung auf den Gewebepackungen gewéhrleistet war, wurde
die Aktivitit des Enzyms nach der Immobilisierung bestimmt und anderen
Immobilisierungsmethoden verglichen. Abbildung 5-4 zeigt die Aktivitdt der immobilisierten
Lipase CALB im Packungsgel im Vergleich mit demselben Enzym immobilisiert nach der
Methode von Reetz et al. [218]. Bei dem Packungsgel wurde aulerdem die Verarbeitung als

Uberzug auf Packungsstiicken oder als Granulat verglichen.

OU/gGel ®U/mgEnzym

500 T 140
— E Granulat B '—E_
8 400 [Tt 120 g
S ' 100 g
— 1 S~
N BT 0 2
2 : £
£ 200 |- : 60 3
N | 0 <
% 100 ....... E 20 EJ_
| w
0 : 0
PG PG Reetz Reetz
Uberzug MTMS  PTMS

Abbildung 5-4 - Aktivitdt der immobilisierten Lipase CALB in
verschiedenen Sol Gelen. Die Gele wurden als Uberzug oder
Granulat getestet. Bedingungen: BuOH/EtBu &dquimolar, T =
60 °C.

Beim Vergleich der Granulate stimmt die spezifische Enzymaktivitit des Packungsgels in
U/gcer mit der Aktivitit des Reetz Gels mit MTMS anndhernd iiberein. Beide Gele

kennzeichnen sich durch einen gewissen Anteil an MTMS. Allerdings unterscheiden sich beide
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Formulierungen in der Enzymbeladung. Als Referenz fiir die Enzymmenge gilt hier der
Proteingehalt mittels Aminosdurenanalyse (weitere Angaben zur Beladung finden sich unter
4.3). Die Reetz Gele sind mit 4,1 mg Enzym/g Gel beladen, wihrend die Packungsgele mit 2,5
mg/g etwa 40 % weniger Enzym enthalten. Bezieht man die Enzymaktivitdt auf die eingesetzte
Enzymmenge, liegt die Aktivitdit des Packungsgels trotz der geringeren Beladung mit
70 U/mgenzym deutlich tiber der Aktivitit des Reetz Gels MTMS mit 43 U/mggn.ym (Faktor 1,6).
Die erhohte Enzymaktivitét kann unterschiedliche Ursachen haben: Wie bereits bei Reetz et al.
beschrieben, kann u.a. eine geringere Beladung mit Enzym zu einer besseren Zuganglichkeit
der Enzyme beitragen [218]. Bei hoheren Beladungen kommt es zu einer Art sterischen
Hinderung der Enzyme, die insgesamt zu geringeren Produktbildungsraten fiihrt. Aulerdem
wird beim Packungsgel im Gegensatz zum Reetz Gel Methanol als Losungsmittel eingesetzt,
was zu einer homogeneren Mischung der in Wasser schlecht 16slichen Silane fiihrt und somit
zu einer besseren Verteilung des Enzyms im Gel. Dariiber hinaus fallt die BET Oberflache des
Packungsgels im Vergleich zum Reetz Gel (MTMS) etwa 50 % hdher aus, was den
Stofftransport innerhalb der Gelschicht begiinstigen konnte.

Die Aktivititsmessungen zeigen auf3erdem, dass — wie bereits bei Reetz et al. beschrieben [188]
- die Aktivitit der immobilisierten Lipasen mit zunehmender Hydrophobizitit (PTMS >
MTMS) gesteigert werden kann. Um die spezifische Enzymaktivitdt im Packungsgel zu
steigern, wurden daher sowohl die Hydrophobizitit als auch die Enzymbeladung angepasst
(siehe folgender Abschnitt Anpassung des Packungsgels: Hydrophobizitdit und Beladung mit
Enzym).

Beim Vergleich mit dem Packungsiiberzug fallen vor allem die grolen Abweichungen fiir die
Aktivitat der Packungsiiberzuge auf. Dieser kommt vermutlich durch die UnregelmiBigkeiten
in der Beschichtung zustande, die per Tauchbeschichtung hergestellt wurden. Je dicker das Gel
aufgetragen wird, desto eher wird der Uberzug nach der Trocknung rissig und 15st sich teilweise
von der Packung ab. Durch die Ablosung des Gels steigt auch die Wahrscheinlichkeit, dass
Teile des Enzyms herausgelost werden und denaturieren. Die Reproduzierbarkeit kann durch
die Anpassung des Beschichtungsverfahrens zu einem Sprithverfahren allerdings deutlich
verbessert werden (siehe Abschnitt Beschichtungsverfahren). AuBlerdem treten bei hoheren
Schichtdicken deutliche Diffusionslimitierungen auf, die zu einer Einschrinkung der

spezifischen Aktivitdt fiihren (Abschnitt 5.2.3).



92

Anpassung des Packungsgels: Hydrophobizitét und Beladung mit Enzym

Bei Verwendung eines katalytischen Uberziigs ist die Katalysatorbeladung durch die begrenzte
Oberflache des Triagers eingeschrinkt und fillt daher geringer aus als die Beladung in
herkémmlichen katalytischen Packungen mit Katalysatortaschen, z.B. Katapak, catalytic bales.
Daher wurde fiir die verwendeten Silika Gele eine moglichst hohe Aktivitit des Enzyms
angestrebt, was in erster Linie durch Anpassung der Hydrophobizitét der Gele und der Beladung
mit Enzym untersucht werden sollte.

Eine Steigerung der Hydrophobizitit durch Verwendung von langerkettigen Alkoxysilanen wie
Propyltrimethoxysilan (Molverhéltnis PTMS/TMOS 4:1) fiihrt zu einer deutlich ldngeren
Gelierungszeit (> 35 min) und einer weicheren Konsistenz der Gele. Derselbe Effekt wurde fiir
Gele mit hoherem MTMS Anteil beobachtet (Molverhédltnis MTMS/TMOS 5:1). Gele mit
langerkettigen Alkoxysilanen konnten nur sehr ungleichméBig aufgetragen werden (siche
Abbildung 5-5). Zur Herstellung von hydrophoberen Uberziigen sind daher weitere
Anpassungen in der Zusammensetzung der Gele notwendig. Da die Optimierung der
Zusammensetzung allerdings nicht die zentrale Motivation dieser Arbeit darstellt, wurde fiir
die Beschichtung weiterhin die Zusammensetzung mit MTMS und einem Molverhéltnis

MTMS:TMOS von 4:1 verwendet.

Molares Verhiltnis MTMS/TMOS
8331l 4:1

spez. Aktivitat [U/g gal

CALBL1x Lyoph.1x Lyoph.2x Lyoph. 3x

Abbildung 5-5 - Packungsgel (wissrig) als Uberzug Abbildung 5-6 — Spezifische Aktivitit der Lipase CALB

aufgetragen auf Gewebepackungsstiicken mit immobilisiert im Sol-Gel nach Reetz (PTMS) mit

unterschiedlichen Anteilen an Trimethoxymethylsilan unterschiedlicher Enzymbeladung (Granulat). Bei der

(MTMS) Immobilisierung des lyophilisierten Enzyms wurde im
Vergleich zur Enzymlésung CALB L die 2- bzw. 3-fache
Menge an Protein eingesetzt.

Neben der Hydrophobizitit wurde die Beladung der resultierenden Gele mit Enzym untersucht.
Der Anteil der anderen Komponenten in der Zusammensetzung der Gele sollte zunéchst nicht

verdndert werden, so dass die eingebrachte Enzymmenge auf ein bestimmtes Volumen
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festgelegt war. Anstatt der fliissigen Enzymldsung kann daher mit gefriergetrockneter CAL-B
(C-LEcta®) gearbeitet werden, die in unterschiedlicher Menge in destilliertem Wasser
eingewogen werden kann. Der Proteingehalt fiir das lyophilisierte Enzym CAL-B war mit
10 — 20 % angegeben. Ausgehend von einem Proteingehalt von 10 % wurden unterschiedliche
Mengen an Enzym in destilliertem Wasser gelost und in einem Reetz Gel mit PTMS
immobilisiert (Gelgranulat). Die spezifische Enzymaktivitit in U/ggel kann mit hoherem Anteil
an Lyophilisat gesteigert werden (Abbildung 5-6). Allerdings ist die Aktivitit des
lyophilisierten Enzyms im Vergleich zur Enzymlosung (Novozymes CALB L) deutlich
geringer. Bei der Immobilisierung konnte erst mit der 3-fachen Menge an lyophilisiertem
Enzym eine Aktivitit erreicht werden, die vergleichbar mit der Enzymldsung war. Da das
lyophilisierte Enzym im Vergleich zur Enzymldsung deutlich teurer ist, wurde dieser Ansatz
nicht weiter verfolgt und im weiteren Verlauf der Arbeit mit der CALB L Ldsung von

Novozymes gearbeitet.

Beschichtungsverfahren

Die Beschichtung der strukturierten Gewebepackungen wurde hauptsichlich mit zwei
Verfahren durchgefiihrt, der Tauchbeschichtung und der Spriihbeschichtung. Das Vorgehen der
Beschichtungsmethoden ist umfassend im Methodenteil beschrieben (siche 4.4). Die Methode
zur Tauchbeschichtung zeichnet sich vor allem durch einen einfachen Aufbau aus. Allerdings
kommt es bei dieser Methode durch unkontrolliertes AbflieBen des Sols gerade bei hoheren
Beladungen zu ungleichméBigen Beschichtungen und entsprechend zu einem weniger
reproduzierbarem Verhalten der Packungen. Bei hoheren Beladungen ist auflerdem die
Stabilitdt der Beschichtung eingeschriankt. Es bilden sich verstirkt Risse, die schlieBlich zum
Abplatzen der Beschichtung fiihren (siehe Abbildung 5-7, linkes Bild). Des Weiteren ist der
Scale-up des Tauchverfahrens nur eingeschrinkt moglich, da bei groBeren Volumina an Sol die
Kiihlung im Eisbad ineffizient wird, so dass die Reaktionswérme der Sol-Gel Reaktion zu einer
Deaktivierung des Enzyms fiihrt.

Um diese Limitierungen zu umgehen, wurde ein Verfahren zur Sprithbeschichtung entwickelt.
Mit diesem Verfahren ist es moglich, auch groBere Packungselemente zu beschichten, wie sie
z.B. in der kontinuierlichen DN 50 Pilotanlage eingesetzt wurden (Abschnitt 5.3.1). AuBBerdem
konnte die Reproduzierbarkeit des Beschichtungsverfahrens deutlich verbessert werden: Mit
dem Sprithverfahren ldsst sich durch Variation der Anzahl von Sprithvorgingen die

Schichtdicke einstellen (Abbildung 5-7, ganz links). Des Weiteren konnen die Beschichtungen
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im Vergleich zum Tauchverfahren deutlich gleichméBiger aufgetragen werden (Abbildung 5-7,

rechtes Bild).
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Abbildung 5-7 — Menge an aufgetragener Beschichtung nach wiederholter Anwendung des Spriithverfahrens sowie Fotos
von beschichteten Packungsstiicken mit gleicher Beladung (0,48 guberzug/gpackung) hergestellt nach dem Tauch- (links) bzw.
Spriihverfahren (rechts)

Nach der Einstellung einer regelméfBigen Beschichtung war es anschlieBend moglich, die
Reaktionskinetik zuverldssig zu bestimmen. Langzeitmessungen iiber einen Zeitraum von
7 Tagen haben gezeigt, dass die Stabilitdt und Aktivitit des immobilisierten Enzyms (Lipase
CALB) durch die Umstellung des Herstellungsverfahrens von der Tauch- zur
Spriihbeschichtung nicht beeintrichtigt wird [233].

5.2.2 Verfahren zum vereinfachten Katalysatorwechsel
Entwicklung des in situ Beschichtungsverfahrens

Der erste Ansatz zur Durchfiihrung der Beschichtung innerhalb der Kolonne bestand darin, mit
Hilfe eines Gasstroms einen Fliissigkeitsinhalt von reagierendem Sol auf den Packungen
einzustellen, der schlieflich als Beschichtung aushértet. Um die Gelierungszeitpunkt zu
verzogern und eine gleichbleibende Verarbeitung des Sols zu ermdglichen, kann das Sol
gekiihlt werden. Trotz Belastungen oberhalb des Staupunkts bildeten sich auf den Packungen
unregelméBige Stromungsformen (Rinnsale) aus, die in ungleichmiBig verteilten
Beschichtungen resultierten. In Tomographie Studien von Janzen et al. konnte fiir viskose
Fliissigkeiten in Packungskolonnen ein #hnliches Verhalten in den Stromungsformen
beobachtet werden [252].

Der Schliissel zu einer gleichmiBigen Verteilung des Sols auf den Packungen war das Fluten

der Kolonne mit reagierendem Sol. Durch die kontinuierliche Zugabe von Sol bei gleichzeitiger
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Aufstauung im Gegenstrom mit Luft baut von unten nach oben eine Sprudelschicht von Sol auf
den Packungen aus, die dafiir sorgt, dass das Sol gleichmaBig verteilt wird. Sobald die
Sprudelschicht das Ende der reaktiven Zone erreicht hat, kann die Gas- und Fliissigkeitszufuhr
abgestellt werden und das Sol flieit nach unten in den Sumpfbehélter ab. Der Fliissigkeitsfilm
wird mit einem Luftstrom bei 35 °C (Tin) getrocknet und hértet als biokatalytisch aktive Xerogel
Schicht auf den Packungen aus. In Abbildung 5-8 ist der Aufbau der Rektifikationskolonne
wihrend der in situ Beschichtung sowie das Vorgehen des Beschichtungsverfahrens

schematisch dargestellt.
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Abbildung 5-8 - Aufbau (links) und Durchfithrung (rechts) der in situ Beschichtung in der Rektifikationskolonne
(schematisch). Erlauterungen zur Durchfiihrung: 1. Gas- und Flissigkeitsbelastung (Sol = griin, Luft = gelb) werden
oberhalb der Flutgrenze eingestellt, 2. Die Kolonne flutet und eine Sprudelschicht baut sich auf, 3. Das Sol wird nach Bedarf
bis zum Ende der reaktiven Zone zugefiihrt, 4. Die Zugabe von Luft und Sol wird gestoppt. Das Sol flieit nach unten ab, 5.
Ein Luftstrom bei 35 °C sorgt fiir die Trocknung der beschichteten Packungen

Mit diesem Verfahren konnten die Packungen innerhalb der Kolonne erfolgreich beschichtet
werden. Abbildung 5-9 zeigt die Beladung der einzelnen Packungssegmente mit Beschichtung

fiir die gesamte Betthohe von 720 mm.
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Abbildung 5-9 - Oberflachenspezifische Beladung der Packungselemente mit Beschichtung hergestellt nach dem in situ
Beschichtungsverfahren nach einem Beschichtungsdurchlauf, Mittelwert + SD (n = 2), die mittlere Beladung aller
Packungselemente aus zwei Beschichtungsversuchen betrdgt 19 + 6 g/m?, Mittelwert £ SD (n = 24), Betthéhe = 720 mm

Die Beschichtung ist iiber die gesamte Hohe des Packungsbetts gleichméBig und reproduzierbar
verteilt. Die durchschnittliche Beladung betrdgt 19 £ 6 g Gel pro m? Packungsoberfldche
(basierend auf der Beladung von allen Elementen in zwei Beschichtungsversuchen, n = 24).
Der leicht nach unten zunehmende Trend in der Beladung wird vermutlich durch den Ablauf
des Sols in den Sumpfbehilter verursacht. Uber den Querschnitt der Kolonne wird das Sol beim
Fluten sehr gleichmédBig verteilt, was sich positiv auf die radiale Verteilung des Gels auswirkt

(Abbildung 5-10).
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Abbildung 5-10 - Radiale Verteilung der katalytischen Beschichtung fiir drei Packungselemente aus dem oberen, mittleren
und unteren Teil des Packungsbetts nach einfacher Beschichtung im in situ Verfahren, Mittelwert = SD (n = 2); rechts im
Bild sind die einzelnen Packungslagen eines Elements gezeigt.

Innerhalb eines Packungselements betragen die Abweichung der Beladung der einzelnen

Packungslagen absolut zwischen 0,7 — 2,3 ggel/m?, was einer relativen Abweichung < 10 %
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entspricht. Mit dem in situ Verfahren wird die Beschichtung also sowohl iiber die Hohe als
auch den Querschnitt der Kolonne zufriedenstellend verteilt.

In Langzeitexperimenten iiber einen Zeitraum von 4 Wochen konnte gezeigt werden, dass die
Aktivitdit und Stabilitdt der katalytischen Beschichtung durch das in situ Verfahren im
Vergleich zu vorherigen Beschichtungsverfahren nicht beeintriachtigt ist, so dass die in situ
beschichteten Packungen fiir die Reaktivrektifikation eingesetzt werden konnten. Vor dem
Versuch wurden die Packungen in situ mit Ethylbutyrat und deionisiertem Wasser gewaschen,
um nicht abreagierte Sol Bestandteile und Losungsmittelreste zu entfernen. Wiahrend des
Waschvorgangs wurden 20 % der urspriinglichen Gelmasse abgewaschen, was sehr gut mit den
Werten aus den Stabilitdtstest {ibereinstimmt und fiir einen griindlichen Waschschritt spricht
(siehe Abbildung 5-22). In dem Versuch zur Reaktivrektifikation wurde im Satzbetrieb die
kinetische Racematspaltung von (R/S)-2-Pentanol mit Ethylbutyrat durchgefiihrt und
vergleichbare  Ausbeuten erreicht wie zuvor in  Versuchen mit &dhnlichen
Katalysatorbeladungen. Um den in situ Prozess abzuschlieBen, wurden die Beschichtungen
nach dem Versuch durch Fluten mit Natronlauge von den Packungen entfernt. Wahrend der
gesamten Prozessdauer (Beschichten, Reaktivrektifikation, Abwaschen), war die
Gewebepackung in der Kolonne installiert. Somit bietet das in dieser Arbeit entwickelte in situ
Beschichtungsverfahren eine Moglichkeit, den Katalysator ohne Ausbau der Packungen zu
erneuern, um beim FEinsatz von weniger stabilen Katalysatoren wie z.B. Enzymen die
Prozessstandzeiten zu verldingern (Abbildung 5-11). Dariiber hinaus kann mit dem in situ
Verfahren prinzipiell jede Art von Packung oder auch Fiillkorper in eine katalytisch aktive
Struktur verwandelt, vorausgesetzt die Stabilitit auf den Einbauten ist gewéhrleistet. Deswegen
wurde die Haftung der Uberziige auf den Gewebepackungen im Folgenden niher untersucht
und die Stabilitdt der Beschichtung auf verschiedenen Strukturen getestet (siche Abschnitt
5.2.3).
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: Biokatalytische
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In situ Beschichtung
(inkl. Waschen)
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Abbildung 5-11 - Schematische Darstellung des in situ Uberzugverfahrens, das in Packungskolonnen einen Katalysatorwechsel
ohne Ausbau der Packungen erméglicht.

Nach der erfolgreichen Umsetzung des in situ Konzepts wurde die Methode weiter verfeinert.
Die Verzogerung der Gelierungszeit ist wesentlich fiir moglichst gleichbleibende Bedingungen
bei der Verarbeitung des Sols und kann iiber die Temperatur des Sols und die
Katalysatorkonzentration beeinflusst werden. Anstatt das Sol zu kiihlen, wurde die
Katalysatorkonzentration auf 25 % der Standardmenge reduziert. Mit dieser Katalysatormenge
kann die Gelierungszeit soweit verzogert werden, dass das Sol bei Raumtemperatur eingesetzt
und somit Energie eingespart werden kann. Auch das Abwaschen der Beschichtung kann bei
Raumtemperatur durchgefiihrt werden, allerdings muss dann Natronlauge mit einer
Konzentration > 2 M eingesetzt werden. Abbildung 5-12 zeigt die FErgebnisse von
verschiedenen in situ Abwaschversuchen. Mit zunehmender Konzentration der Natronlauge
sowie steigender Temperatur wird der Abwaschvorgang verbessert. Um sicher zu gehen, dass
die Beschichtung vollstindig abgewaschen wird, wurde der Abwaschvorgang schlieBlich durch

5-faches Fluten der Kolonne mit 2 M Natronlauge bei 60 °C durchgefiihrt.
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B Anfangsbeschichtung B Waschen B 1. Abwaschen 0O2. Abwaschen 0O3. Abwaschen
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Abbildung 5-12 - Beschichtungsmasse nach unterschiedlicher Anzahl an Waschdurchgéngen. Fiir den initialen Waschschritt
wurde Ethylbutyrat bei 60°C verwendet, beim Abwaschen Natronlauge (NaOH). Die Sprudelschicht wurde fiir 1 min auf den
Packungen gehalten. Die Anfangsbeladung der Packungen lag bei 97 + 41 g/m? (4-fach Beschichtung).

Durch das Fluten der Kolonne mit reagierendem Sol wird nicht nur die Packung, sondern der
gesamte Innenraum der Kolonne mit einer Silika Beschichtung versehen. Da das Silika Gel
schlecht an glatten Oberflichen wie der Kolonnenwand haftet, wurden zuséitzliche
Gewebelagen an der Kolonnenwand installiert, um die Stabilitit der Beschichtung und
gleichzeitig die katalytische Oberflidche zu erhéhen. Mit Hilfe der Wandabdeckungen kann die
Beschichtung an der Kolonnenwand stabilisiert werden, was an der erhdhten Beladung und der

hoheren Reproduzierbarkeit zu erkennen ist (Abbildung 5-13).

200

150

100

50

Beladung qyy,ng [Ece/M?]

mit ohne
Wand- Wand-
abdeckung abdeckung

Abbildung 5-13 - Installation der Gewebelagen als Wandabdeckung (links) und Beladung der Kolonnenwand mit Beschichtung
mit und ohne Wandabdeckung (rechts)

Auflerdem begiinstigen die Wandabdeckungen den Abfluss des Sols in den Sumpfbehilter,

wodurch der nach unten zunehmende Trend in der Beladung abgeschwicht werden konnte
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(Unterschied zwischen minimal und maximal beladenem Packungselement Qmax — Qmin =
31 g/m? verglichen mit 62 g/m? fiir das beste vorherige Ergebnis). Hierbei sollte beriicksichtigt
werden, dass der Anteil der Kolonnenwand an der Gesamtoberfldche der Packungen geringer
ausfillt je groBer die Kolonne ist. Bei dem Aufbau aus dieser Arbeit (dicolumn =45 mm, apackung
=500 m?*m?) liegt der Anteil der Kolonnenwand bei 15 % der Gesamtoberfldche. Fiir groBere
Kolonnen wird die Zunahme der katalytischen Oberfliche durch die Kolonnenwand eher
vernachldssigbar sein, wobei der stabilisierende Effekt der Wandabdeckung als Vorteil

bestehen bleibt.

Beladung und Position der reaktiven Zone

Die Verwendung von Taschenstrukturen als katalytische Packungen hat den entscheidenden
Nachteil, dass jegliche Anderung der reaktiven Zone mit einem zeit- und arbeitsintensiven
Umbau der Kolonne verbunden ist. Aus diesem Grund werden Prozessparameter der reaktiven
Zone wie Position, Menge und Art des Katalysators nicht variiert, obwohl gezeigt wurde, dass
eine Anpassung dieser Groflen durchaus zu effizienteren Prozessen fiihren kann [62]. Mit der
in dieser Arbeit vorgestellten in situ Beschichtungsmethode sind Anderungen in der reaktiven
Zone der Kolonne mdglich geworden, was zur Flexibilitdt des Prozesses beitrigt.

Die Beladung der Packungen mit katalytischer Beschichtung kann erhoht werden, indem das
abflieBende Sol rezirkuliert wird und erneut fiir einen Beschichtungsvorgang verwendet wird.
Mit unterschiedlicher Anzahl an Beschichtungsvorgidngen kann die Beladung der

Packungselemente mit guter Reproduzierbarkeit kontrolliert werden.
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Abbildung 5-14 - Oberflichenspezifische Beladung der Packungselemente mit katalytischer Beschichtung nach ein bis vier
Beschichtungsdurchldufen (Betthohe = 720 mm, n = 2). Die Tabelle zeigt die durchschnittliche Beladung und die
Standardabweichung von allen Packungen in zwei Beschichtungsversuchen.

Bei allen Beschichtungsversuchen ist ein nach unten zunehmender Trend in der Beladung
erkennbar, der mit steigender Anzahl an Beschichtungsdurchgéngen verstirkt wird. Ein Grund
ist wahrscheinlich der Abfluss des Sols nach dem Fluten der Kolonne. Das abflieBende Sol
sammelt sich bevorzugt an den Kontaktpunkten der Packung und fiihrt zu einer Verengung des
Querschnitts, was den Abfluss des Sols nach unten hin behindert. Dieser Effekt wird durch die
zunehmende Viskositét des reagierenden Sols begiinstigt, womit vor allem den Anstieg in der
Beladung wihrend der Beschichtungsdurchgénge 3 und 4 im unteren Teil der Kolonne erklidren
werden kann. Der ungleichméfige Abfluss des Sols deckt sich auch mit den groferen
Abweichungen in der Beladung fiir die unteren Packungssegmente und mit steigender Anzahl
an Beschichtungsdurchgingen.

Die ungleichmiafBige Verteilung der Beschichtung kann Fehlverteilungen der Dampf- und
Fliissigkeitsstrome verursachen, was wiederum zu Einschrdnkungen in der Trenneffizienz und
schwankenden Bedingungen fiir die Reaktion fiihrt. Die ungleiche Verteilung wird
hauptsichlich durch die sich verdndernde Viskositit des Sols beeinflusst, weil diese (a) den
nach unten zunehmenden Anstieg in der Beladung begiinstigt, (b) die Reproduzierbarkeit durch
Unterschiede im FlieBverhalten verringert und (c) das Prozessfenster zur Verarbeitung des Sols
einschrinkt. Der zeitliche Anstieg der Viskositdt wird durch die Reaktionsrate der Sol-Gel
Reaktion bestimmt, welche durch Anpassung der Katalysatorkonzentration (NaF) und
Temperatur eingestellt bzw. verzogert werden kann. Mit geringerer NaF Konzentration (25 %

der Standardmenge NaF) und zusitzlicher Kiihlung kann die Viskositit des Sols annihernd
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konstant gehalten und das Zeitfenster zur Verarbeitung von < 10 min auf 210 min erweitert

werden.
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Abbildung 5-15 - Viskositatsanderung wahrend der Sol-Gel Reaktion (N =non cooled, C = cooled); die Werte wurden auf die
Viskositdt von Wasser bei entsprechender Temperatur normalisiert.

Mit einer verlangsamten Sol-Gel Reaktion konnten schlieBlich deutlich gleichméaBigere
Beschichtungen hergestellt werden. In Tabelle 5-4 sind die Ergebnisse der
Beschichtungsversuche (4x in situ) mit verschiedenen Katalysatorkonzentrationen
zusammengefasst. Die Standardabweichung der Beladung der einzelnen Packungssegmente
konnte von 41 g/m? fiir das Standardgel um mehr als 58 % auf 17 g/m? fiir Gele mit reduzierter
Katalysatormenge (0.25 x der Standardmenge NaF) verringert werden. Die
Standardabweichung der Beschichtung mit 0,25x NaF Menge lagen unterhalb der
Standardabweichung fiir die 3-fache Beschichtung mit der Standardmenge NaF (Tabelle in
Abbildung 5-14).

Tabelle 5-4 - Durchschnittliche Beladung und Standardabweichung der in situ beschichteten Packung mit jeweils
unterschiedlichen Mengen des Sol-Gel Katalysators NaF (1x NaF = Standardmenge, Mittelwert SD, basierend auf allen

Packungselementen aus zwei Beschichtungsversuchen, n = 24) sowie Differenz zwischen minimal und maximal beladenem
Packungselement innerhalb eines Packungsbetts (n = 2), der Beschichtungsvorgang wurde vier Mal wiederholt.

q [ggel/mz] Qmax — 9min [ggel/mz]

1x NaF 97 + 41 124+ 7
0,5x NaF 85+£29 104 £ 15
0,25x NaF 72+ 17 62 +2

Die verbleibenden Schwankungen in der Beladung liber dem gesamten Packungsbett werden
wahrscheinlich durch das AbflieBen des Sols verursacht, was bei dieser Methodik

unvermeidbar ist. Der Einfluss von unterschiedlichen Stirken der Beschichtung auf die
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Enzymaktivitit wird im folgenden Abschnitt 5.2.3 unter Stoffiransport innerhalb der
katalytischen Beschichtung behandelt. Des Weiteren werden auch die Trenneigenschaften und
der Druckverlust von der Beladung der Packung beeinflusst. Bei diesen Versuchen wurde das
Sol mit der reduzierten Katalysatormenge (0,25 x NaF) verwendet. Die Ergebnisse zur
Hydrodynamik und Trenneffizienz der beschichteten Packungen werden umfassend in
Abschnitt 5.2.3 unter Hydrodynamik und Trenneffizienz der katalytisch beschichteten Packung
diskutiert.

Neben der Beladung kann mit dem in situ Beschichtungsverfahren auch die Lange der reaktiven
Zone angepasst werden, indem die Gas- und Fliissigkeitsbelastung kontrolliert wird. Sobald das
Ende der reaktiven Zone erreicht ist, wird die Zufuhr des Sols und des Luftstroms abgestellt
und das Sol flieit in den Sumpfbehilter ab. Auf diese Weise wurde die reaktive Zone bereits
auf Liangen von 360 mm und 720 mm eingestellt. Das untere Ende der reaktiven Zone ist fiir
diesen Aufbau auf die untere Packung festgelegt, weil das Sol nach unten abflieft. Um die
Position freier zu wahlen, miissten zusdtzliche Fliissigkeitssammler in der Kolonne installiert
werden, von denen das Sol abgepumpt und zuriickgefiihrt werden kann. Als
Fliissigkeitssammler konnte beispielsweise ein konventioneller Glockenboden dienen, wie er
auch bei der Implementierung des Verfahrens in bestehenden Kolonnen vorgestellt wird

(Abschnitt Implementierung in bestehenden Kolonnen).

Verbrauch von Sol

Da bei der in situ Beschichtung die gesamte Kolonne geflutet wird, wurde der Verbrauch an
Sol und entsprechend an Enzymldsung genauer analysiert. Der Verbrauch wird durch die
minimale Flissigkeitsmenge bestimmt, die zum Fluten der Kolonne bendtigt wird. Diese
Menge kann durch die Gas- und Fliissigkeitsbelastung angepasst werden. So kann der Sol
Verbrauch durch Erhéhung der Gasbelastung von F-Factor 1,5 Pa®® auf 2,1 Pa® um 20 %
reduziert werden, was am geringeren Fliissigkeitsinhalt beim Fluten zu erkennen ist (Abbildung
5-16). Um den Sol Verbrauch weiter zu reduzieren, kann das Fluten bei geringerer
Fliissigkeitsbelastung durchgefiihrt werden. Dann miisste allerdings eine Gasbelastung hoher
als 2.1 Pa’’ eingestellt werden, was mit dem beschriebenen Aufbau nicht moglich ist.

Wenn hohere Beladungen aufgetragen werden sollen, kann der Uberschuss an Sol fiir weitere
Beschichtungsvorgdnge verwendet werden, was zu erheblichen Einsparungen im Sol
Verbrauch fiihrt. Daher ist die Zeit zum Fluten der Kolonne ein weiterer entscheidender
Parameter, um den Sol Verbrauch zu reduzieren. Die Zeit zum Fluten kann auch iiber die Gas-

und Fliissigkeitsbelastung eingestellt werden. Fiir eine konstante Fliissigkeitsbelastung steigt
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die Sprudelschicht mit steigender Gasbelastung schneller an und die Zeit zum Fluten kann in
dem untersuchten Bereich um fast 2 min verkiirzt werden (Abbildung 5-16). Durch die
Wiederverwendung des Sols kann der Verbrauch deutlich reduziert werden. Beispielsweise
verringert ein weiterer Beschichtungsdurchlauf mit demselben Ansatz den Sol Verbrauch um
mehr als 54 % (gemessen in Sol Volumen pro Beschichtungsmasse auf der Packung).
AuBerdem fiihrt der intensive Gas/Fliissigkeitskontakt wihrend des Flutens zu einer
beschleunigten Gelierungsreaktion. Durch kiirzere Zeiten beim Fluten wird daher die Gelierung
verzogert, wodurch stabilere Bedingungen zur Verarbeitung des Sols geschaffen werden.

Fiir eine bestimmte Gas- und Fliissigkeitsbelastung (F-Faktor = 2,1 Pa®’, Fliissigkeitsbelastung
qu = 17 m’m?h') wurde der Sol Verbrauch bestimmt und mit den anderen
Beschichtungsmethoden aus dieser Arbeit, der Tauch- und der Spriithbeschichtung, verglichen.
Fiir dieselbe Beladung von 97 ggel pro m? Packungsoberfldche wurde bei der in situ Methode

im Vergleich zur Sprithbeschichtung etwa 72 % weniger Sol benétigt (Abbildung 5-16).

40 200 _ 50
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Abbildung 5-16 — Links: Fliissigkeitsinhalt beim Fluten und benétigte Zeit zum Fluten der gesamten Kolonne (Betthéhe =
720 mm), Fliissigkeitsbelastung 17 m?m2h"! (n = 2). Die Messungen wurden mit einer wissrigen 40 wt% PEG 400 Losung
durchgefiihrt. Mit PEG wurde die Viskositdt auf einen mit dem Sol vergleichbaren Wert bei derselben Temperatur
eingestellt. Rechts: Spezifischer Sol Verbrauch pro m? Packungsoberfliche bei gleicher Beladung der Packungen mit
Beschichtung (97 g/m?). Der Verbrauch bei der in-situ Beschichtung bezieht sich auf einen Versuch mit
4 Beschichtungsdurchldufen (4x in situ).

Gleichwohl hidngen die Einsparungen sehr stark von den Riickfiihrungsraten des Sols ab. Je
ofter das Sol fiir einen weiteren Beschichtungsdurchgang zuriickgefiihrt wird, desto geringer ist
der Verbrauch an Sol. Fiir die angegebene Beladung von 97 g/m* wird der in situ
Beschichtungsvorgang vier Mal mit demselben Solansatz wiederholt. Wenn geringere
Beladungen gefordert sind und keine Riickfiihrung des Sols bendtigt wird, erhoht sich der Sol

Verbrauch entsprechend. Der Sol Verbrauch kann in diesem Fall nur verringert werden, wenn
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der Aufbau hohere Gasbelastungen erlaubt und dadurch der Fliissigkeitsinhalt in der Kolonne

verringert werden kann.

Implementierung in bestehenden Kolonnen

Der grofle Vorteil der in situ Beschichtungsmethode ist die Einfachheit des Aufbaus. Auch
wenn die Kolonne fiir diese Methode apparativ erweitert werden muss, sind die Anlagenteile
weder hochspezialisiert noch unkonventionell, sodass die Investitionskosten eher geringer
ausfallen werden. Als zusitzliche Apparateteile werden hauptsédchlich Pumpen und
Kompressoren benotigt, um das Sol zu fordern und einen Luftstrom einzustellen. Das Innere
der Kolonne kann unverindert bestehen bleiben, abgesehen von Seitenanschliissen fiir die Zu-
und Abfuhr von Sol sowie einen Anschluss fiir Druckluft. Das Sol kann an einer beliebigen
Stelle der katalytischen Zone zugefiihrt werden, weitere Anschliisse entlang der Kolonne
ermoglichen eine Anpassung der Position. Messungen des Druckverlusts dienen dazu, die Hohe
der Sprudelschicht und entsprechend der reaktiven Zone zu bestimmen. Als
Fliissigkeitssammler fiir das abflieBende Sol konnte ein Glockenboden mit seitlichen Wehren
dienen, von dem das Sol abgepumpt werden kann. Um die Sol Reste abzuwaschen, wird der
Boden anschlieBend mit Natronlauge gewaschen. Eine schematische Darstellung des

beschriebenen Aufbaus ist in Abbildung 5-17 gezeigt.
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Abbildung 5-17 - Schematische Darstellung des in situ
Beschichtungsverfahrens in bestehenden Rektifikationskolonnen

StandardmiBig werden Rektifikationskolonnen aus Edelstahl gefertigt, wodurch eine sehr gute
Bestindigkeit gegeniiber den verwendeten Gelbestandteilen sowie der Natronlauge

gewihrleistet ist [253]. Sensible Messtechnik sollte beim Beschichtungsverfahren entfernt
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werden bzw. kurz ober- oder unterhalb der reaktiven Zone positioniert werden, um
Beschadigungen zu vermeiden. Diese Methode bietet gegentiber bisherigen Konzepten von
katalytischen Packungen zahlreiche vermeintliche Vorteile, die allerdings von Anwendern aus

der industriellen Produktion im Detail gepriift werden sollten.

5.2.3 Charakterisierung der biokatalytischen Sol-Gel Beschichtung
Morphologie

Die Porenstruktur der Sol-Gel Beschichtung hat einen entscheidenden Einfluss auf die
Diffusion der Reaktionskomponenten in der Schicht, die rdumliche Anordnung des Enzyms
und die Haftung des Uberzugs auf den Gewebepackungen und somit auf die Produktivitit des
Katalysators. Daher wurden die in dieser Arbeit entwickelten biokatalytischen Beschichtungen
umfassend mit einer Kombination aus Aufnahmen mit dem Rasterelektronenmikroskop (REM)
und verschiedenen Methoden zur Porenanalyse analysiert. AuBBerdem wurde der Einfluss des
Herstellungsverfahrens auf die Struktur der Beschichtung untersucht. Die Ergebnisse der

Porenanalyse sind in Tabelle 5-5 zusammengefasst.

Tabelle 5-5 - Zusammenfassung der Ergebnisse der Porenanalyse mittels Hg-Porosimetrie und Gasadsorption/-desorption mit
N2 und COz fiir katalytische Beschichtungen, hergestellt nach unterschiedlichen Verfahren: Tauchbeschichtung (DC - dip
coating), Sprithbeschichtung (SC - spray coating) und dem in situ Verfahren (4x beschichtet)

N2 (dp=2 - 50 nm) COz2(dp=1 -5nm)
Methode Hg
BET BJH DR
Ve Proh * Asp dp Ve Asp dp Vp
g/em 2 2
mL/g 5 m/g nm mL/g m-/g nm mL/g

DC 0,22 1,07 364,2 2,4 0,23 190,7 1,2 0,07
SC 0,37 | 0,92 93,6 2,4 0,16 240,9 1,2 0,09
EXS)”“ 0,51 0,82 15,2 2.4 0,07| 2034 1,2 0,08

* berechnet auf Basis des Porenvolumens Vp (Hg-Porosimeter) und der Reindichte der Silika Beschichtung (Monolith: 1,39
+ 0,02 g/cm® mittels He-Pyknometer)

Alle in dieser Arbeit hergestellten katalytischen Silika Beschichtungen wurden unter
Umgebungsbedingungen zu einem Xerogel getrocknet. Durch die Verwendung von
Alkoxysilanen wie MTMS mit hydrophoben Seitengruppen (-CH3) bleibt trotz der auftretenden
Kapillarkrifte beim Trocknen der Gele ein gewisser Anteil an Mesoporen erhalten (vgl. Spring

Back Effekt, Abschnitt 3.5.2). Die Porenanalyse der Tauchbeschichtungen (DC) lieferte im
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mesopordsen Bereich ein BJH Porenvolumen von 0,23 ml/g und eine BET Oberflédche von 364
m?/g (Tabelle 5-5), was mit vergleichbaren MTMS/TMOS Gele von Reetz et al. anndhernd
iibereinstimmt (Vp = 0,12 ml/g, Asp = 412 m?/g). Dariiber hinaus besitzen die Beschichtungen
aus dem Tauchverfahren einen gewissen Anteil an Mikroporen mit einem BJH Porenvolumen
von 0,07 mL/g und einer BET Oberflidche von 191 m%g.

Der Einfluss der Herstellungsmethode auf die Porenstruktur ist gerade im Bereich der
Mesoporen sehr deutlich zu erkennen. Fiir die Beschichtungen aus dem Spriihverfahren und
dem in situ Verfahren féllt das Porenvolumen und Oberfldchen deutlich geringer aus (vgl.
Tabelle 5-5, SC: Vp = 0,16 ml/g, Ager = 93,6 m?/g und in situ: Vp = 0,07 ml/g, Ager = 15,2
m?/g,). Ein moglicher Grund fiir die unterschiedlichen Anteile an Mesoporen sind die
unterschiedlichen Trocknungsraten, die mit den Beschichtungsmethoden einhergehen. Bei der
Spriihtrocknung verdampft ein Teil des Losungsmittels bereits durch die Versprithung des Sols
in der Diise. AuBlerdem verdampft das Losungsmittel bei der Zwischentrocknung der diinn
aufgetragenen Spriihschicht schneller als bei der Trocknung im Tauchverfahren. Dies fiihrt zur
Ausbildung von verdichteten Schichten innerhalb der Beschichtung, wie auf den REM
Aufnahmen zu erkennen ist (Abbildung 5-18c, d). Im Tauchverfahren wird hingegen einmal
getrocknet, wodurch nur die oberste Schicht beim Trocknen verdichtet wird und die darunter
liegende Porenstruktur im Vergleich deutlich gleichmiBiger ausfillt (Abbildung 5-18a, b).
Beim in situ Verfahren fillt die Trocknungsrate erneut anders aus, da bei der Trocknung ein
erwdrmter Luftstrom (Tin = 35°C) verwendet wird und dieser einen Teil des Losungsmittels
austrdgt. Die Ausbildung einer Sprudelschicht sorgt aulerdem dafiir, dass die Struktur dieser
Beschichtung deutlich ungleichméBiger ausfillt als im Spriithverfahren (Abbildung 5-18e).
Auffillig sind vor allem die Offnungen an den Oberflichen im Bereich zwischen 0,2 — 1,2 um,

die vermutlich durch den Luftstrom in der Sprudelschicht zustande kommen (Abbildung 5-18f).
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Abbildung 5-18 - REM Aufnahmen von katalytischen Beschichtungen, hergestellt nach unterschiedlichen Verfahren:
Tauchbeschichtung (DC - dip coating), Sprithbeschichtung (SC - spray coating) und dem in situ Verfahren (4x beschichtet)

Die Sorptionsmessungen mit CO ergeben fiir alle drei Herstellungsverfahren in etwa gleich
grof3e BJH Porenvolumina um 0,08 ml/g und BET Oberflichen um 210 m?/g. Das ldsst darauf
schlieBen, dass die Mikroporen im Gegensatz zu den Mesoporen durch das
Beschichtungsverfahren kaum veridndert werden. Die Struktur der Mikroporen wird eher durch
die Sol-Gel Reaktion an sich und die verwendete Formulierung beeinflusst, wihrend die meso-
und makropordsen Strukturen verstdrkt auch durch das Beschichtungsverfahren bzw. die
Trocknung beeinflusst werden. Die fiir alle Beschichtungen vergleichbare Mikroporositit
konnte ein Grund fiir die erhohte Stabilitdt des Enzyms sein, welches bei einer Molekiilgrofie
von wenigen Nanometern die Poren im mikropordsen Bereich sehr gut ausfiillt und somit
sterisch von der umgebenden Matrix stabilisiert sein konnte [174]. Dieser Zusammenhang
wurde bereits bei der Immobilisierung von anderen Enzymen in mesopordsen Materialien
beschrieben [254,255].

Um den Einfluss des Herstellungsverfahrens abschlieBend zu kliren, wurden die
Beschichtungen mit einem Hg-Porosimeter analysiert (Tabelle 5-5). Mit dieser Methode ldsst
sich im Vergleich zu den Sorptionsmessungen ein groBerer Porenbereich mit Porendurchmesser
dporen zwischen 0,005 — 10 um abdecken. Abbildung 5-19 zeigt die kumulative Auftragung der
Porengroflenverteilung in den unterschiedlich hergestellten Beschichtungen. Die mit dem in
situ Verfahren hergestellten Beschichtungen weisen im Vergleich zu den anderen

Beschichtungen einen deutlich hoheren Anteil an Makroporen (0,5 — 10 pm) auf. Dieser
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Unterschied deckt sich sehr gut mit den REM-Aufnahmen in Abbildung 5-18. Die zu
erkennenden Hohlrdume liegen im GroBenbereich zwischen 0,5 — 10 um, die auch in der
Auftragung der PorengroBenverteilung zu erkennen sind.
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Abbildung 5-19 - Hg Porosimetrie Analyse von katalytischen Beschichtung, hergestellt nach unterschiedlichen Verfahren:
Tauchbeschichtung (DC - dip coating), Sprithbeschichtung (SC - spray coating) und dem in situ Verfahren (4x beschichtet)

Der Anteil an Makroporen (0,05 — 10 um) liegt bei der in situ Beschichtung bei 0,38 mL/g,
wihrend dieser Anteil bei der Tauch- bzw. Sprithbeschichtung mit Porenvolumen von
0,09 mL/g bzw. 0,11 mL/g anndhernd gleich ausfillt. Der héhere Anteil an Makroporen in der
in situ Beschichtung wird vermutlich hauptsdchlich durch den Luftstrom induziert, wodurch
zusitzliche Hohlrdaume in den Beschichtungen erzeugt werden.

Die Rohdichten der Beschichtungen liegen abhidngig von der Herstellungsmethode zwischen
0,8 — 1,1 g/cm? (Tabelle 5-5). Diese Dichtewerte wurden auf Basis des Porenvolumens aller
Poren < 10 pm aus den Daten der Hg Porosimetrie und einer Reindichte des Silika Netzwerks
von 1,4 g/cm? (He Pyknometer) bestimmt. Eine Bestimmung der Dichte {iber die herkdémmliche
Methode (Volumenmessung mit Messschieber und Masse liber Wiegen) ist aufgrund der
starken Rissbildung bei der Trocknung und dem Zerbrdseln der Monolithen nicht méglich. Mit
Hilfe der Rohdichte und der Annahme, dass die Gewebestruktur der Packung eine ebene Flache
darstellt und beidseitig beschichtet ist, ldsst sich eine theoretische Stirke der Beschichtung

berechnen, die je nach Beladung zwischen 10 — 170 um liegt.

Stofftransport innerhalb der katalytischen Beschichtung

Bei der in situ Beschichtung der Packungen kann es entlang der reaktiven Zone zu
Schwankungen in der Beladung der Packungselemente kommen (Abbildung 5-14). Inwiefern
diese Schwankungen die Reaktionseigenschaften der katalytischen Packung beeinflussen, soll

im folgenden Abschnitt beschrieben werden. Mit Hilfe des Spriihverfahrens war es zunédchst
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moglich, die Stirke der katalytischen Beschichtung auf den Gewebepackungen zu variieren.
AnschlieBend wurde mit den beschichteten Packungsstiicken die
Anfangsreaktionsgeschwindigkeit bei der enzymatischen Umsetzung von 2-Pentanol mit
Ethylbutyrat bestimmt (Abbildung 5-20). Da die tatsdchliche Schichtstirke aufgrund der
Beschaffenheit des Maschengewebes nicht bestimmt werden kann, wurde eine theoretische
Schichtstirke unter der Annahme einer ebenen Flache mit Hilfe der Masse und der Rohdichte
der Beschichtung berechnet (Spriithbeschichtung, pon = 0,92 g/cm?, Umrechnungsfaktor
MPackung 2 APackung, 2-seitig =40 cm?/g). Fiir diese Versuchsreihe entspricht die Beladung einer
Schichtstirke zwischen 8 und 176 um.
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Abbildung 5-20 - Spezifische Enzymaktivitit der immobilisierten und als Beschichtung verarbeiteten Lipase CALB in U/gkat
oder pmol/min/gka: in Abhéngigkeit der Beladung in gka: pro m? Packungsoberflache. gka: ist die Masse der katalytischen
Beschichtung. Die Enzymaktivitit wurde fiir die Umesterung 2-Pentanol mit Ethylbutyrat (dquimolar) bei 60 °C bestimmt.

Wie Abbildung 5-20 zu entnehmen, nimmt die spezifische Enzymaktivitit mit zunehmender
Beladung exponentiell ab. Dieser Verlauf ist charakteristisch fiir eine Diffusionslimitierung,
d.h. die Reaktion l4uft deutlich schneller ab als der diffusive Stofftransport der Edukte/Produkte
durch die Poren der Beschichtung. Je nach Schichtstirke kann es dadurch zu deutlichen
Unterschieden in der spezifischen Enzymaktivitidt kommen. Um das Reaktionsverhalten besser
kontrollieren zu konnen, ist es bei der Auswahl und Gestaltung des Beschichtungsverfahrens
wichtig, eine bestimmte Schichtstdrke aufzutragen und die Schwankungen in der Beladung
moglichst gering zu halten. Beispielsweise kann bei der in situ Methode die Beladung innerhalb
eines Packungsbetts bis zu 42 % vom Mittelwert abweichen (relative Standardabweichung fiir
I1x NaF, siche Tabelle 5-4). Entsprechend spiegeln sich diese Schwankungen auch in der
Enzymaktivitit wider, deren relative Standardabweichung innerhalb eines Packungsbetts mehr
als 20 % betragen kann. Inwiefern diese Abweichungen das Verhalten der Reaktivrektifikation

beeinflussen, ist aufgrund der iiberlagerten Vorginge zur Reaktion und Trennung nur mit Hilfe
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einer Simulationsstudie zu klidren (siche Sensitivititsstudie, Abschnitt 5.4.3 unter
Sensitivitdtsanalyse).

Um eine Aussage dariiber zu treffen, ab welcher Schichtdicke eine Limitierung auftritt, wurde
der sogenannte Porenwirkungsgrad betrachtet. Dieser beschreibt das Verhéltnis aus der
Reaktionsgeschwindigkeit mit Porendiffusion rp und der intrinsischen

Reaktionsgeschwindigkeit ra.

T, Reaktionsrate mit Porendif fusion

1 T4 intrinsische Reaktionsrate (>-3)
Fiir die stationdre, geometrisch eindimensionale Diffusion mit Reaktion gilt [256]:
d dxA
— —) =1, = 5-4
dx(CD dx) ra=0 -4

mit konstanter Konzentration ¢ und einem konstanten Diffusionskoeffizienten D. Zur
Vereinfachung wurde zur Beschreibung der Reaktionsrate ra eine Reaktion 1. Ordnung
angenommen. Die Reaktionsrate hat ein negatives Vorzeichen, weil der Stoff A (hier:
Ethylbutyrat) durch die Reaktion verbraucht wird. Zur Bestimmung der intrinsischen
Reaktionsrate ra wurde an dieser Stelle und im Nenner von Gleichung (5-3) jeweils die
Aktivititsmessung bei geringster Schichtstirke zugrunde gelegt. Die Reaktionsrate ra wurde
zur Einheitenkonformitit auf die Mantelfliche der aktiven Beschichtung Awm bezogen

(Gleichung (5-5)):

T4 :AM 'k,'CA (5'5)

Die rdumlichen Koordinaten werden nun auf die dufere Oberfldiche der Gelschicht mit dem
Umfang U und der Oberflidche Apisr bezogen. Mit xa = ca/c geht Gleichung (5-4) unter den

genannten Voraussetzungen iliber in Gleichung (5-7) (Herleitung sieche Anhang 7):

dc, Uk
= C
dx2 D .ADiff 4

(5-6)

Fiir die Differentialgleichung zweiter Ordnung gelten die folgenden Randbedingungen:
Randbedingung 1: c=co bei x =0
Randbedingung 2:  dca/dx=0 beix=L

Zur Ubersichtlichkeit wird die Laufrichtung x auf die Schichtstirke L normiert und das Thiele

Modul ¢ als dimensionslose Kennzahl eingefiihrt (Gleichung (5-7)). Aulerdem ist bei pordsen
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Korpern der Diffusionskoeffizient D durch Defr zu ersetzen. Diffusionskoeffizienten, die fiir
porose Festkorper bestimmt wurden, fallen iiblicherweise kleiner aus als der molekulare

Diffusionskoeffizient D, da die Beweglichkeit der Molekiile durch die engen Poren behindert

_p LK (5-7)
v Defs * Apisy

Die Auflosung der Differentialgleichung (5-6) mittels Variation der Konstanten fiihrt nach
Crank et al. [257] zu:

wird.

¢ cosh (‘P (1- %)) (5-8)

Ca0 cosh ¢
Der Konzentrationsgradient kann mit Gleichung (5-8) bestimmt werden und wird an der Stelle
x = 0 ausgewertet. Dieser Ausdruck wird mit der am Porenausgang beobachteten Zunahme der

Produkte zu der Reaktionsgeschwindigkeit rp verkniipft.

dcy
1, = |—Apirf - Dorr—— 5-9
p pirf Perr | (5-9)
Cao" @
T'p = _ADiff . Deff tanh(p (5'10)

Mit Gleichung (5-10) wurde durch Anpassung an die experimentellen Messwerte fiir 1, ein
effektiver Diffusionskoeffizient Derr = 2,5-10"% m?/s bestimmt. Das Verhiltnis der beiden
Diffusionskoeffizienten D/Detr beschreibt den sogenannten Diffusionswiderstandsfaktor oder
die Tortuositdt pp, der spezifisch fiir das Festkorpermaterial ist und unabhidngig von dem
diffundierenden Substraten. Bei makroskopischen Messungen, wie in dieser Arbeit, muss
aullerdem die Porositit €p des Festkorpers einbezogen werden. Damit wird beriicksichtigt, dass
der Transport nur durch die Poren und nicht durch den gesamten Feststoff stattfindet [258]. Die
Tortuositit schlieBt alle anderen Effekte ein, wie erhdhte Weglédnge, die Interkonnektivitit
sowie unterschiedliche PorengroBBen. Dadurch ergibt sich fiir das Verhéltnis der
Diffusionskoeffizienten (Gleichung (5-11)):

u
D =Deff£ (5-11)
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Mit einer Tortuositit von 3,6 [256] und einem Liickengrad von 0,34 (diese Arbeit) ergibt sich
ein molekularer Diffusionskoeffizient D von 2,7-10"!" m%s. Dieser liegt eine GroBenordung
unterhalb des Bereich, der fiir Fliissigkeiten zu erwarten ist (1071 — 10 m?/s) [256]. Die
Abweichung ist moglicherweise durch die sehr unregelméfige Porenstruktur mit einer weiten
PorengroBenverteilung zu erkldren (Abbildung 5-19).

Auf Grundlage des effektiven Diffusionskoeffizienten kann nun der Porenwirkungsgrad nach

folgender Gleichung fiir verschiedene Schichtstirken L berechnet werden (Gleichung (5-12)).

Ca0" P

_rp _ _AlefDeff—L tanh(p (5_12)
n_T'A_ U'L'k,'CA

Die in Abbildung 5-21 dargestellte Abhéngigkeit des Porenwirkungsgrad von der Schichtstérke
L zeigt sehr deutlich, dass der Stofftransport bereits fiir sehr geringe Schichtstirken > 10 um

stark limitierend wirkt (10 um entspricht einer Beladung von etwa 12 ggei/m?).
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Abbildung 5-21 - Porenwirkungsgrad in Abhingigkeit der Schichtstarke L in pm

Der verlangsamte Stofftransport durch die pordse Schicht bzw. der geringe
Diffusionskoeffizient Derr kann verschiedene Ursachen haben. Die Trocknung der
Beschichtung unter Umgebungsbedingungen fiihrt zu einer stirkeren Verdichtung an der
Oberflache der Gele. Diese verdichteten Strukturen treten aufgrund der Zwischentrocknung
insbesondere bei sprithbeschichteten Packungen auf (siche SEM Aufnahmen, Abbildung 5-18)
und konnten den Stofftransport zusétzlich erschweren. Auflerdem bilden sich durch die
Luftzufuhr im in situ Verfahren und bei der Spriihbeschichtung sehr unregelmifige
Gelstrukturen aus, die den Stofftransport verlangsamen konnen. Es wére zu untersuchen, ob die
Ausbildung einer gleichméBigeren Porenstruktur zu einer Verbesserung des Stofftransports in
den Beschichtungen fiihrt. Dies konnte durch Verwendung von sogenannten template

Molekiilen [191] oder durch eine gleichméBigere Trocknung der Gele erreicht werden.
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Eine weitere Ursache konnte in der Bestimmung der intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit
liegen. Bei der Verwendung von Enzymen in l6sungsmittelfrein Systemen ist dieser Parameter
nur sehr eingeschrinkt zugédnglich, da Enzyme in organischen Losungsmitteln aufgrund der
begrenzten Mobilitit eine verringerte Aktivitit aufweisen [155] und sogar teilweise
denaturieren. In Versuchen mit freier CALB bildeten sich in den Substraten unmittelbar wei3e
Flocken aus, die auf ein denaturiertes Protein hindeuten. Die Aktivititsmessung des freien
Enzyms in den ausgewdhlten Substraten ist daher nur mit immobilisiertem Enzym mdglich und
wurde in dieser Arbeit lediglich mit der Aktivititsmessung bei der geringsten Schichtstéirke
angendhert. Dadurch kommt es moglicherweise zu einer Unterschitzung der intrinsischen
Reaktionsrate, die bei der Anpassung an die Messwerte zu geringen Werten fiir Desr fiihrt. Die
Vermessung in einem wasserbasierten System wiirde zwar eine Denaturierung des Enzyms
verhindern, allerdings wiren dann die Aktivititsmessungen des immobilisierten Enzyms durch
die schlechtere Benetzung der hydrophoben Beschichtung verfdalscht. Somit ist die hier
vorgestellte Methode unter Annahme einer unlimitierten Enzymaktivitit fiir die geringste

Schichtstirke geeignet, den Stofftransport in der pordsen Beschichtung zu untersuchen.

Stabilitat von Enzym und Beschichtung

Die Stabilitat der katalytischen Beschichtungen wurde in Langzeitversuchen mit beschichteten
Packungsstiicken umfassend untersucht. Dabei wurde sowohl die Stabilitdt des Enzyms als
auch die Stabilitdt der Beschichtung betrachtet. Alle Stabilitétstests wurden unter mdglichst
prozessnahen Bedingungen, d.h. bei Temperaturen von 60 °C und mehr und in Umgebung der
organischen Substrate durchgefiihrt.

Wie bereits in Abschnitt 5.1.2 beschrieben, weist die immobilisierte Lipase CALB eine sehr
gute thermische Stabilitdt auf. Bei Temperaturen von 60 °C zeigte die immobilisierte Lipase
CALB iiber einen Zeitraum von 4 Wochen im kontinuierlichen Betrieb keinen
Aktivitatsverlust, wihrend bei Temperaturen von 80 °C eine Halbwertszeit von 9 Tagen
bestimmt wurde. AuBBerdem konnte gezeigt werden, dass die Aktivitdt und Stabilitdt des
Enzyms durch die Wahl des Beschichtungsverfahrens nicht beeintrachtigt wird, obwohl die
Struktur der Beschichtung und die Bedingungen beim Beschichten sehr unterschiedlich
ausfallen (siehe Abschnitt Morphologie). Insbesondere die Scherbelastung, die das Enzym bei
der Spriih- und der in situ Beschichtung erfahrt, scheint die Enzymaktivitit nicht negativ zu
beeinflussen, obwohl verschiedene Studien gezeigt haben, dass die Aktivitit insbesondere
durch die beim Riihren induzierte Scherung an der Phasengrenze zwischen Gas- und

Fliissigphase beeintrichtigt werden kann [259-261].
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Neben der Enzymaktivitit weist auch die Silika Beschichtung eine sehr gute Stabilitédt auf.
Nachdem die Beschichtungen gewaschen wurden, konnte iiber einen Zeitraum von 4 Wochen
im kontinuierlichen Betrieb kein Massenverlust festgestellt werden (Abbildung 5-22, Hinweis:
Die Messwerte schwanken um 80 %, da fiir jeden Zeitpunkt ein separates Packungsstiick

verwendet wurde).
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Abbildung 5-22 - Relative Beschichtungsmasse von katalytisch beschichteten Gewebepackungsstiicken nach unterschiedlicher
Anzahl an Betriebsstunden im kontinuierlichen Betrieb in Ethylbutyrat bei 60 °C. Fiir jeden Zeitpunkt wurde ein gesondertes
Packungsstiick verwendet.

Die Stabilitidt der Beschichtung ist sehr stark von der Gestaltung der Packungsoberfldche
abhingig. Bei der standardmifig verwendeten Gewebepackung konnte beobachtet werden,
dass die Beschichtung in dem Drahtgeflecht des Gewebes nahezu eingeschlossen wird
(Abbildung 5-23, links). Bei hoheren Beladungen werden die Dréhte komplett vom Silika-Gel
umschlossen. Das Drahtgeflecht dient dabei als Geriist und bietet zusitzlichen Halt, z.B. indem
die Bildung von Rissen durch die feine Struktur unterbunden wird. Die Stabilitit und Haftung

der Beschichtung auf dem Drahtgeflecht erinnert an das Prinzip des Stahlbetons.
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Abbildung 5-23 — Links: REM Aufnahmen eines beschichteten Gewebepackungsstiicks mit Detailaufnahmen
a) und b). Rechts: REM Aufhahmen von beschichteten Fiillkdrpern aus unterschiedlichen Materialien: a)
keramische Kugeln b) Kunststoff Ralu Ring c) Strukturierte Blechpackung Mellapak 500.X

Um des Haftungsmechanismus der Beschichtung umfassender zu erkldren, wurden neben der
Gewebepackungen auch strukturierte Blechpackungen (Mellapak™ 500.X) und Fiillkérper
(Ralu Ringe aus Plastik und keramische Kugeln) mit dem in situ Verfahren beschichtet.
Grundsitzlich konnten mit dem derzeitigen Verfahren die Blechpackungen und Fiillkorper
zwar beschichtet werden, allerdings mit entscheidenden Einschrinkungen: Sowohl bei den
Blechpackung als auch bei den Fiillkorpern kam es durch die Ansammlung von Sol an den
Kontaktstellen der Einbauten zu einer ungleichmifBigen Verteilung der Beschichtung. Bei den
Gewebepackungen wird die Oberflache durch die Kapillarwirkung des Drahtgeflechts deutlich
gleichmaBiger benetzt. Aulerdem bildet sich bei den Gewebepackungen nach dem Trocknen
eine die Driahte umschlieende selbsttragende Gelschicht aus. Der selbsttragende Effekt der
Beschichtung kann bei den ebenen Oberflachen der Blechpackungen und der Fiillkdrper nicht
wirken, was in Kombination mit einer ungleichméBigen Trocknung und einer
Volumenreduzierung der Gelschicht die geringe Haftung der Beschichtung erklért. In REM
Aufnahmen sind die teilweise losen Verbindungen zwischen Beschichtung und Oberfliche der
Packungen bzw. Fiillkorper deutlich erkennbar (Abbildung 5-23, rechts). Darunter liegende
Schichten scheinen zundchst besser zu haften, zeigen allerding gegeniiber mechanischen
Belastung eine sehr geringe Stabilitdt, was die geringe Wechselwirkung der Beschichtung mit
der Trigeroberfliche verdeutlicht. Die beste Haftung zwischen Beschichtung und

Trageroberfliche konnte bei den keramischen Kugeln festgestellt werden (Abbildung 5-23,
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rechts a)). Eine Vorbehandlung der Blechpackungen mit Schwefelsidure (10 wt%, 70 °C, 6h)
zum Aufrauen der Oberflache konnte die Haftung nicht verbessern.

Um die Haftung auf ebenen Oberflichen zu verbessern und die Rissbildung zu vermeiden,
miisste die Trocknung kontrollierter ablaufen. Mit der Spriihtrocknung besteht die Moglichkeit,
die Beschichtung in diinneren Zwischenschichten aufzutragen. Fiir keramische
Packungsmaterialien konnte ein zusétzlicher Atzschritt mit Flusssiure helfen, um die Haftung
von Sol-Gel Beschichtungen durch kovalente Bindungen weiter zu stirken [247]. Aufgrund der
guten Benetzungseigenschaften und der feinen Drahtstruktur sind die Gewebepackungen mit

der derzeitigen Methode die ideale Tréagerstruktur fiir die katalytischen Beschichtungen.

Hydrodynamik und Trenneffizienz der katalytisch beschichteten Packung

Der Druckverlust und die Stofftransporteigenschaften von Kolonneneinbauten bestimmen
mafgeblich die Kapazitit und Trenneffizienz einer Rektifikationskolonne. Der
Stofftransporteigenschaften bezeichnen an dieser Stelle der Warme- und Stofftransport an der
Phasengrenzfliche zwischen Dampf- und Fliissigphase. Unter den katalytischen Einbauten ist
das Konzept der katalytisch aktiven Uberziige bislang wenig verbreitet (Abschnitt 3.2.1).
Entsprechend wurden auch die Hydrodynamik und die Trenneigenschaften von beschichteten
Einbauten nur unzureichend untersucht. Im folgenden Abschnitt wird daher der Druckverlust
und der HETP Wert (height equivalent for theoretical plate) der beschichteten Packungen
betrachtet und mit bestehenden katalytischen und nicht-katalytischen Einbauten verglichen. Da
die Packungsoberfldche durch die Beschichtung unmittelbar verdndert wird, wird aulerdem der
Einfluss der Beladung auf die Packungseigenschaften diskutiert.

Der Druckverlust der katalytischen Packungen ist insbesondere fiir Anwendungen mit
Enzymen relevant, weil durch den Druckverlust u.a. der Siedepunkt im Sumpf der Kolonne
bestimmt wird (im Sumpf ergibt sich der Druck als Summe aus Systemdruck und dem
Druckverlust der Einbauten). Mit steigendem Druckverlust erhoht sich der Siedepunkt im
Sumpf, was wiederum die Wahrscheinlichkeit der thermischen Deaktivierung der Enzyme
erhoht.

Der Druckverlust der beschichteten Packungen ist fiir verschiedene F-Faktoren in Abbildung
5-24 (links) gezeigt. Der Druckverlust der 4-fach beschichteten Packungen betrigt maximal 3,7
mbar/m bei einem F-Faktor von 1Pa% und liegt damit héher als der Druckverlust von
Blechpackungen sowie von Katapak Strukturen mit Katalysatortaschen. Fiir geringere
Beladungen (in situ 1x) nimmt der Druckverlust ab, liegt aber weiterhin oberhalb dem

Druckverlust von Blechpackungen. Der erhohte Druckverlust wird vermutlich durch den
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direkten Dampf-/Fliissigkontakt in den Kanélen der Packung verursacht, der durch die
vergleichsweise unregelmifBige Beschichtung und die Wandabweiser intensiviert wird. Bei
einer Betthohe von weniger als 1 m, wie in dem Aufbau aus dieser Arbeit, kann die Erh6hung
der Siedetemperatur durch den erhéhten Druckverlust allerdings vernachldssigt werden. In den
katalytischen Packungen mit Taschenstrukturen stromt der Dampfstrom hingegen mehr oder
weniger ungehindert durch die offenen Kanéle, wihrend sich die Fliissigkeit hauptséchlich in
der Schiittung des Katalysatorbetts ansammelt. Die Auftrennung der Strome fiihrt zu einem
geringeren Druckverlust, was allerdings auch zulasten einer geringeren Stoffaustauschfldche
geht. Der direkte Dampf-/Fliissigkeitskontakt in den beschichteten Packungen verbessert auf
der anderen Seite die Stofftransporteigenschaften, so dass mit der beschichteten Packung
vergleichsweise gute Trenneigenschaften erreicht werden konnen. In Abbildung 5-24 (rechts)
sind die HETP Werte fiir die beschichtete Gewebepackung im Vergleich mit anderen
katalytischen und nicht katalytischen Packungen gezeigt. Der HETP Wert fiir die hoher
beladene Packung ist in etwa vergleichbar mit reinen Trennpackungen wie der Mellapak
Blechpackung. Im Vergleich zu anderen katalytischen Packungen mit Taschenstrukturen
(Katapak SP) werden sogar bessere Trenneigenschaften erreicht (gemittelte HETP Werte: 0,44
+ 0,03 fiir Katapak, 0,37 = 0,02 fiir die beschichtete Gewebepackung, in situ 4x).
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Abbildung 5-24 - Druckverlust (links) und Trenneffizienz (rechts) der beschichteten Gewebepackungen mit geringer und hoher
Beladung sowie der Blechpackung Mellapak 500.X und der katalytischen Packung Katapak SP (HETP — height equivalent to
theoretical stage). Die Gewebepackungen wurden in situ beschichtet mit durchschnittlichen Beladungen von 19 + 6 g/m? (in
situ 1x) bzw. 97 + 41 g/m? (in situ 4x). Bei den hoher beladenen Gewebepackungen wurden zusétzlich Wandabdeckungen aus
Maschengewebe (wall cover) eingesetzt.

Des Weiteren ist der Einfluss der Beschichtungsmenge auf die Trenneigenschaften der Packung
erkennbar. Eine Erhohung der Beladung um das 5-fache fiihrt zu einer Einschrinkung der

Trennleistung (HETP) um durchschnittlich 30 % (vgl. in situ 1x und in situ 4x). Insgesamt sollte
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beriicksichtigt werden, dass die Katalysatordichte bei beschichteten Packungen nach oben
begrenzt ist, da nur eine bestimmte Packungsoberflache zur Verfiigung steht. Wahrend bei den
Katapak SP Elementen mit einer gefiillten Katalysatortasche bereits ein Katalysatoranteil von
40 wt% erreicht wird, liegt dieser Anteil bei den 4-fach beschichteten Packungen fiir einzelne
Elemente bei hochstens 35 wt%, im Mittel bei 22 wt%. Unter bestimmten Voraussetzungen
kann eine geringere Katalysatorbeladung durchaus sinnvoll sein, z.B. wenn sich bei geringen
Belastungen Totzonen im Katalysatorbett bilden, die langere Verweilzeiten verursachen und
schlieBlich zu einer verstirkten Produktion von Nebenprodukten fiihren, wie Schmitt et al.
berichten [62]. AuBerdem nimmt mit steigender Katalysatordichte die Trennleistung der
Packung ab.

Zusammenfassend ldsst sich sagen, dass die Gestaltung der katalytischen Packung von
mehreren Parametern wie Druckverlust, Trenngiite, Reaktionsrate und Selektivitit bestimmt
wird. Im Spannungsfeld dieser Parameter stellen die beschichteten Packungen eine Alternative
zu herkdmmlichen katalytischen Taschenstrukturen dar, insbesondere wenn die Reaktion
schnell ablduft und die Trennaufgabe anspruchsvoll ist. Des Weiteren besteht mit der in situ
Beschichtung von Packungen die Mdglichkeit, den Austausch des Katalysators in reaktiven

Kolonnen zu vereinfachen.
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5.3 Diskontinuierlicher und kontinuierlicher Betrieb der
Reaktivrektifikation mit Enzymen

Im folgenden Kapitel werden Untersuchungen zur grundsitzlichen Machbarkeit von
enzymatischen Reaktionen in der Reaktivrektifikation vorgestellt. Dabei wird insbesondere
zwischen der diskontinuierlichen und der kontinuierlichen Betriebsweise der
Reaktivrektifikation unterschieden. Als Enzym wurde die Lipase B aus Candida Antarctica
ausgewahlt (CALB), die sich aufgrund der thermischen Stabilitét, der breiten Substratspezifitit
und der ausgepridgten Enantioselektivitit hervorragend als Modellkatalysator in der
Reaktivrektifikation eignet. Um die Stabilitit zu erhdhen und eine Abtrennung bzw.
Wiederverwendung des Enzyms zu ermdglichen, wurde das Enzym in dieser Arbeit
grundsétzlich immobilisiert eingesetzt (sieche auch Abschnitt 5.2). Als Modellreaktion wurde
eine einfache Umesterung von Ethylbutyrat mit n-Butanol ausgewéhlt (Abbildung 5-25), die
bereits in der Arbeit von Paiva et al. in einer Laborkolonne mit immobilisierten Lipasen
untersucht wurde [25]. Als Erweiterung zu Paiva et al. wurde in dieser Arbeit die
Ubertragbarkeit der enzymatischen Reaktivrektifikation auf groBere Anlagen betrachtet, indem
das Enzym in dieser Arbeit erstmals in katalytischen Packungen eingebracht wurde und die

Betriebsweise der Kolonne im Fokus stand.

o) Lipase CALB T_)
Ethylbutyrat n-Butanol n-Butylbutyrat Ethanol
(EtBu) (BuOH) (BuBu) (EtOH)

Abbildung 5-25 - Reaktionsgleichung der Umesterung von Ethylbutyrat mit n-Butanol und der Lipase CALB als Katalysator

Hierzu werden im folgenden Abschnitt 5.3.1 die Stoffeigenschaften des ausgewihlten Systems
vorgestellt und hinsichtlich einer Anwendung in der Reaktivrektifikation analysiert. Die
Kenntnis dieser Daten bilden auBBerdem eine wichtige Grundlage fiir die Modellierung des
Prozesses. AnschlieBend wird in Abschnitt 5.3.2 mit Hilfe einer satzweise betriebenen Kolonne
die grundsitzliche Machbarkeit von Enzymen in der Reaktivrektifikation {iberpriift. Im letzten
Abschnitt 5.3.3 soll schlieBlich in einer Simulationsstudie geklirt werden, ob die relativ kurzen
Verweilzeiten einer kontinuierlich betriebenen Kolonne ausreichend sind fiir die

Reaktionskinetik einer enzymatischen Reaktion.
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5.3.1 Eigenschaften des Reaktionssystems n-Butanol/Ethylbutyrat
Reinstoffdaten und Dampf-Flissig-Gleichgewichte

Zunichst wurden die temperaturabhingigen Stoffdaten der Komponenten tiber die in Aspen
Plus integrierten Gleichungen berechnet und mit experimentellen Daten abgeglichen. Die
Stoffeigenschaften umfassen Dichte, Viskositit, Warmekapazitit, Warmeleitfdhigkeit von
Dampfund Fliissigkeit sowie die Oberfldchenspannung der Fliissigkeiten fiir die Reinstoffe und
die bindren Dampf-Fliissig-Gleichgewichte. Eine Ubersicht der Komponenten mit den

Summenformel, CAS-Nummer und Siedetemperatur ist in Tabelle 5-6 dargestellt.

Tabelle 5-6 - Ubersicht aller Komponenten des Reaktionssystems Ethylbutyrat/Butanol

Komponente Summenformel =~ CAS-Nummer Ty beip = 1013 mbar (K)
Ethanol C,HgO 64-17-5 351
n-Butanol C4H,o0 71-36-3 391
Ethylbutyrat CeH1,0, 105-54-4 393
Butylbutyrat CgH160, 109-21-7 438

Die Mittelsieder Ethylbutyrat und Butanol haben einen dhnlichen Siedepunkt und reagieren in
der reaktiven Zone der Kolonne zu den Produkten Butylbutyrat und Ethanol, die jeweils als
Schwersieder im Sumpf bzw. als Leichtsieder im Kopf der Kolonne abgetrennt werden kdnnen.
Fiir die Komponenten Ethanol, n-Butanol und Ethylbutyrat konnten alle Stoffdaten iiber die
Aspen Datenbank berechnet und mit experimentellen Daten validiert werden. Beispielhaft fiir
die Vorhersagegenauigkeit sind die Dampfdriicke der Komponenten zusammen mit den

experimentellen Daten aus der NIST Datenbank in Abbildung 5-26 dargestellt.
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Abbildung 5-26 - Vergleich der berechneten Dampfdriicke mit der DIPPR Gleichung 101 in Aspen Properties mit den
experimentellen Werten aus der NIST Datenbank

Die Vorhersage der berechneten Stoffdaten gelingt insgesamt sehr gut. Beim Dampfdruck liegt
die mittlere relative Abweichung zwischen Vorhersage und Experiment in dem betrachteten
Temperaturbereich bis 120 °C bei weniger als 0,15 %.

Auch die Berechnungen der VLE Daten mit der UNIFAC DMD Methode liefern gute
Ubereinstimmung zwischen berechneten und experimentellen Daten. Nur fiir die Kombination
Ethylbutyrat/Butylbutyrat konnten keine experimentellen Daten gefunden werden. In
Abbildung 5-27 sind die Dampf-Fliissig-Gleichgewichte im Txy Diagramm fiir die
Binédrsysteme Ethanol/Butylbutyrat und n-Butanol/Butylbutyrat bei p = 1013 mbar dargestellt.

Alle anderen Txy Diagramme sind im Anhang 2 zu finden.
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Abbildung 5-27 - Dampf-Fliissig-Gleichgewichte als Txy Diagramm der bindren Gemische Ethanol/Butylbutyrat und
Butanol/Butylbutyrat bei p = 1013 mbar. Die Aktivitdtskoeffizienten wurden anhand der Gruppenbeitragsmethode UNIFAC
DMD Methode bestimmt. Die berechneten Werte sind jeweils als durchgezogene oder gestrichelte Linie dargestellt, die
experimentellen Daten als Rauten. Letztere stammen von Gonzalez et al. [262,263]

Fiir das Bindrsystem Ethylbutyrat/Butanol liegt laut NIST Datenbank ein azeotroper Punkt bei
einer Temperatur von 388,3 K bei xguwon = 0,591 vor [264]. Auch nach der Berechnung des
Phasengleichgewichts liefert das bindre Gemisch Ethylbutyrat/Butanol einen azeotropen Punkt,
der bei xpuon = 0,583 und einer Temperatur von 388,0 K liegt. Interessanterweise kommt es bei
Druckerniedrigung zu einer Umkehr der Siedereihenfolge, so dass Ethylbutyrat bei 100 mbar
einen geringeren Siedepunkt hat als Butanol. Auch die Lage des azeotropen Punktes verschiebt
sich bei p = 100 mbar auf eine Konzentration xguon = 0,22 und einer Temperatur von 328 K.
Falls in der Rektifikation eine azeotrope Zusammensetzung aus BuOH/EtBu aufteten sollte,
wiirde diese durch die Reaktion gebrochen. Alle anderen Bindrssysteme weisen bei dem
untersuchten Druck p = 1013 mbar keine Azeotrope auf.

Die Bestimmung der Reaktionskinetik wurde speziell auf die Bedingungen in der kontinuierlich
betriebenen Kolonne zugeschnitten und ist entsprechend auch in dem Abschnitt zur

Simulationsstudie beschrieben (Abschnitt 5.3.3).

5.3.2 Experimentelle Untersuchungen im Satzbetrieb

Zunidchst wurde in Satzversuchen die Machbarkeit einer enzymatischen Reaktion in der
Reaktivrektifikation iiberpriift. Dabei wurden erstmals auch die in dieser Arbeit entwickelten
reaktiven Packungen mit katalytisch aktiver Beschichtung getestet. Als Kolonne diente eine
DN45 Glaskolonne mit einer Betthohe von 720 mm.

Fiir diese Versuche wurde das komplette Packungsbett mit einer katalytischen Beschichtung

versehen. Die Vorlage im Sumpf bestand aus einem Ethylbutyrat/n-Butanol Gemisch mit einem
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Uberschuss Ethylbutyrat (70 mol%), um den Einfluss der Butanolinhibierung auf die
Enzymaktivitit gering zu halten und mdglichst hohe Reaktionsraten zu erreichen. Als
leichtsiedendes Produkt entsteht Ethanol, der {iber den Destillatstrom abgezogen werden kann.
In Abbildung 5-28 sind die zeitlichen Konzentrationsverldufe der einzelnen Komponenten im

Sumpf und Destillat der Kolonne dargestellt.
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Abbildung 5-28 - Zeitlich abhingige Konzentrationsverldufe aller Reaktionskomponenten bei der Umesterung von
Ethylbutyrat (EtBu) mit n-Butanol (BuOH) im Sumpfund Kopf der Kolonne. Bedingungen: p =50 — 110 mbar, Tsumpr= 59 =4
°C, xiEBu = 0,70, Xin-BuoH = 0,30, Minit,Reaktionsgemisch = 1296 g und 39,6 g immobilisiertes Enzym als Beschichtung, Hohe der
reaktiven Zone 720 mm (komplett). Das Riicklaufverhéltnis wurde in dem gekennzeichneten Zeitraum auf das jeweils
angegebene Riicklaufverhéltnis RV eingestellt. Ansonsten wurde die Kolonne bei unendlichem Riicklauf betrieben. Die Linien
dienen als optisches Hilfsmittel.

In den ersten 3,5 Stunden ist im Destillat eine deutliche Zunahme des Leichtsieders Ethanol zu
erkennen. Im Sumpf steigt entsprechend die Konzentration des schwersiedenden Produkts
Butylbutyrat, wihrend die Konzentration der Substrate Ethylbutyrat und #-Butanol sinkt. Um
Ethanol aus der Kolonne zu entfernen, wurde bei Konzentrationen im Destillat von Xp gion >
0,60 ein bestimmtes Riicklaufverhiltnis eingestellt. Der Abzug des Ethanols fiihrte nach
wenigen Minuten zu einer Anreicherung von Ethylbutyrat im Destillat. Um den Verlust an
Ethylbutyrat moglichst gering zu halten, wurde die Kolonne nach 30 min wieder bei
unendlichem Riicklauf betrieben. Der Abzug von Ethanol aus der Kolonne wurde auf diese
Weise noch zweimal wiederholt. Die Konzentration des schwersiedenden Produkts
Butylbutyrat stieg im Sumpf kontinuierlich an bis auf 68 mol% nach 9 Stunden.

Die Produktbildung in der satzweise betriebenen Reaktivrektifikation wurde mit derselben
Reaktion in einem Satzreaktor ohne Produktabzug verglichen. Fiir diese Versuche wurde das
Enzym Lipase CALB immobilisiert als Granulat des getrockneten Silikagels eingesetzt. Der

zeitliche Verlauf des Butanolumsatzes in Abbildung 5-29 zeigt deutlich, dass in dem Aufbau
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ohne Produktabzug nach etwa 7 Stunden das Reaktionsgleichgewicht erreicht wird, wéhrend

der Umsatz in der Reaktivrektifikation durch den Abzug von Ethanol auf 98 % ansteigt.
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Abbildung 5-29 - Zeitlicher Verlauf des Umsatzes von n-Butanol im Riihrkessel (STR) und in der Reaktivrektifikation (RD),
Reaktionsbedingungen RD: sieche Beschriftung von Abbildung 5-28, Bedingung STR: p = 1013 mbar, T = 60 = 1 °C, Xinit,EtBu
= 0,70, Xinit,n-BuoH = 0,30, Minit,Reaktionsgemisch = 60 g und 1,44 g immobilisiertes Enzym als Granulat.

Diese Ergebnisse zeigen, dass (1) die entwickelten Packungsiiberziige unter den
Prozessbedingungen einer Rektifikationskolonne eingesetzt werden konnen und (2) durch den
Produktabzug in der Reaktivrektifikation die Gleichgewichtslimitierung der Reaktion
iiberwunden und der Umsatz von n-Butanol gesteigert werden kann. Nachdem die Machbarkeit
der enzymatischen Reaktivrektifikation im Satzbetrieb gezeigt werden konnte, stand im

nichsten Schritt die kontinuierliche Fahrweise der Kolonne im Fokus.

5.3.3 Simulationsstudie zum kontinuierlichen Betrieb

Die meisten groftechnischen Reaktivrektifikationskolonnen werden aus den allgemein
bekannten  Griinden kontinuierlich  betriecben (ldngere Standzeiten, vereinfachte
Automatisierung,  gleichbleibende  Produktqualitit). = Da  Enzyme  eher im
Niedrigtemperaturbereich eingesetzt werden, stellt sich grundsétzlich die Frage, ob die
Reaktionsraten bei diesen Temperaturen ausreichend sind fiir die Verweilzeiten in einer
kontinuierlich betriebenen Reaktivrektifikation. Dafiir soll mit Hilfe von Prozesssimulationen
die Machbarkeit einer enzymatischen Reaktion in einer kontinuierlich betriebenen
Reaktivrektifikation untersucht werden. Im folgenden Abschnitt wird zunéchst der Aufbau der
Reaktivrektifikationskolonne beschrieben, der der Simulationsstudie zugrunde gelegt wird.
AnschlieBend wird die Vermessung und Modellierung der Reaktionskinetik beschrieben. In der
Simulationsstudie werden schlieflich verschiedene Designparameter der Kolonne mit dem Ziel

der Umsatzmaximierung variiert. Zum Abschluss wird ein mdglicher Aufbau fiir die
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enzymatische Reaktivrektifikation im kontinuierlichen Betrieb mit den entsprechenden

simulierten Konzentrations- und Temperaturprofilen prisentiert.

Aufbau der kontinuierlichen Rektifikationskolonne und des Kolonnenmodells

Die Simulationsstudie zur kontinuierlichen Reaktivrektifikation bezieht sich auf eine
Technikumsanlage des Lehrstuhls fiir Fluidverfahrenstechnik der TU Dortmund, die bereits fiir
viele andere experimentelle Arbeiten, wie der Herstellung von Ethylacetat [265], Butylacrylat
[266] oder Diethylcarbonat [47] verwendet wurde. Die Kolonne hat einen Durchmesser von
51 mm bei einer Betthohe von 6 m. Das Packungsbett ist in 6 Abschnitte aufgeteilt, die je nach
Bedarf mit Trennpackungen des Typs Sulzer BX oder reaktiven Packungen des Typs Katapak
SP11 bestiickt werden konne. Die Substrate konnen separat iiber zwei verschiedene Anschliisse
oder tiiber einen gemeinsamen Anschluss aufgegeben werden, wobei die Position des
Anschlusses jeweils zwischen die Packungsabschnitte fallt. Der Aufbau der Kolonne ist

schematisch in Abbildung 5-30 dargestellt.

Destillat = Reaktion

Reaktive Zone
mit Enzymen

Immobilisierte Lipase CALB
(Einschluss im Silika-Gel)

Sumpf

Abbildung 5-30 - Schematischer Aufbau der Reaktivrektifikation, die fiir die Simulationsstudie verwendet wurde (links)
sowie Foto der katalytischen Packung, deren Taschen mit CALB Silika-Gel Granulat befiillt wurden.

Die Prozesssimulationen zur kontinuierlichen Reaktivrektifikation wurden in Aspen Costum
Modeler durchgefiihrt. Das dazugehorige Simulationsmodell wurde am Lehrstuhl fiir
Fluidverfahrenstechnik entwickelt und konnte in zahlreichen Prozessanalysen erfolgreich
eingesetzt werden [47,58,128,265,266]. Bei dem Modell handelt es sich um ein
Nichtgleichgewichtsmodell (NEQ-Modell), deren Grundlagen in Abschnitt 3.3.1 erldutert

werden. Zur Berechnung der Stoffaustauschraten werden effektive Diffusionskoeffizienten
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verwendet [127]. Die packungsspezifischen GroBBen wie Druckverlust, Fliissigkeitsinhalt und
spezifische Packungsoberfliche werden aus den Arbeiten von Brunazzi und Viva fiir die
reaktiven Packungen [120] bzw. von Rocha und Bravo fiir die reinen Trennpackungen Sulzer
BX[111]ibernommen. Einzelheiten zur Entwicklung des Kolonnenmodells kénnen bei Kloker
et al. entnommen werden [265].

Bei der axialen Diskretisierung der Kolonne wurde die Hohe eines diskreten Elements auf ein
Viertel des HETP Werte der Packungen festgelegt (HETP - height equivalent to theoretical
stage).

Reaktionskinetik

Die Reaktionskinetik der Umesterung von Ethylbutyrat mit n-Butanol wurde fiir einen
bestimmten Konzentrations- und Temperaturbereich untersucht, der in der reaktiven Zone der
Reaktivrektifikation zu erwarten ist. Da das Enzym in die katalytischen Taschen der Katapak
Struktur eingesetzt werden sollte, wurde die Lipase CALB durch Einschluss in dem
hydrophoben Silika Gel nach der Zusammensetzung des Packungsgels, organisch (siche
Tabelle 5-3) immobilisiert und als Granulat mit einer PartikelgroBBe zwischen 0,71 — 1,4 mm
verarbeitet. Als Beschreibung der Enzymkinetik diente das Michaelis-Menten Doppel Substrat
Modell mit Uberschussinhibierung des n-Butanol (Gleichung (5-13)). Die Inhibierung der
Lipase CALB durch Butanol wurde bereits von Garcia-Alles nachgewiesen [11]. Der Einfluss
der Produkte wird in dem Kinetikmodell nicht beriicksichtigt, da die Fliichtigkeit der Produkte
zu den mittelsiedenden Edukten so unterschiedlich ausfillt, dass diese unmittelbar nach der
Reaktion aus der reaktiven Zone abgetrennt werden und der Einfluss auf das Enzym

vernachldssigt werden kann.

Vmax - [BUOH] - [EtBu]
K suon + <1 + W) - [BuOH]) - (K pesu + [EtBU])

i,BUOH

UBuBu=( (5-13)
Um den Einfluss der einzelnen Edukte auf die Enzymaktivitit zu bestimmen, wurden die
Anfangsreaktionsgeschwindigkeiten zunichst zusammen mit einem Lésungsmittel (r-Heptan)
bestimmt. Auf diese Weise konnte die Zusammensetzung eines der Edukte variiert werden,
wihrend die Konzentration des jeweils anderen Edukts konstant gehalten wurde. In diesen
Versuchen wurde die Uberschussinhibierung deutlich, da die Reaktionsrate mit steigender
Butanolkonzentration abnimmt. Die Konstanten Vmax, Km Buon, Km, Eu und K; guon wurden mit

Hilfe der Methode der kleinsten Fehlerquadrate im Microsoft Excel Solver an die
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experimentellen Daten angepasst. Die Temperaturabhingigkeit wurde iiber den Ansatz von
Arrhenius beschrieben und in den Parameter vimax einbezogen (Gleichung(5-14)).
—F A
Vmax = A - exp (ﬁ) (5-14)
Der priaexponentielle Faktor A und die Aktivierungsenergie Ea wurden durch eine

Linearisierung im Arrheniusplot bestimmt. Die Parameterwerte sind in Tabelle 5-7

zusammengefasst.

Tabelle 5-7 - Parameter des Michaelis-Menten Doppelsubstrat Models nach Gleichung (5-13) und (5-14) fiir die Umesterung
von Ethylbutyrat mit Butanol

Parameter Wert Einheit
Km,BuoH 0,05 mol L'
K BuoH 8,79 mol L'
Km,EBu 14,5 mol L
Ea 63343 J mol!
A 3,69 -10""  mmol h'lgkar!

Die Kinetik konnte dann auf die Anfangsreaktionsgeschwindigkeit derselben Umesterung im
16sungsmittelfreien System angewendet werden und lieferte mit einer durchschnittlichen
Abweichung von 0,4 mmol*h™*gka" (| Veale — Vexp | ) €ine gute Ubereinstimmung mit den

experimentellen Werten (siche Abbildung 5-31).
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Abbildung 5-31 - Anfangsreaktionsgeschwindigkeit der immobilisierten Lipase CALB bei der Umesterung von Ethylbutyrat
mit Butanol in Abhéngigkeit der Butanolkonzentration in einem bindren System aus Ethylbutyrat-Butanol ohne Lésungsmittel
bei 60 °C. Die gepunktete Linie stellt den berechneten Verlauf nach dem Michaelis-Menten Doppelsubstratansatz dar.
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Ergebnisse der Simulationsstudie

Mit Hilfe von Prozesssimulationen sollte geklart werden, ob die Reaktionskinetik und die
Katalysatorstabilitit einer enzymatischen Reaktion die Durchfiihrung in einer kontinuierlich
betriebenen Reaktivrektifikationen erlauben. Dabei wurden die Design- und Betriebsparameter
der Kolonne variiert mit dem Ziel, den Umsatz der enzymatischen Reaktion zu maximieren.

Um moglichst hohe Reaktionsraten zu realisieren, wurde zundchst der maximale Betriebsdruck
der Kolonne festgelegt. Dabei wurde der Druck so eingestellt, dass in der reaktiven Zone eine
maximale Betriebstemperatur von 70°C nicht iiberschritten wurde, da bei hdheren
Temperaturen eine verstirkte Deaktivierung des Enzyms einsetzt. Als weitere
Betriebsparameter wurden das Riicklaufverhidltnis (RV), das Destillat/Feed Verhéltnis der
jeweiligen Massenstrome (D/F) und das molare Verhéltnis der Substrate angepasst. Fiir die
Parameteranpassung wurde jeweils ein Parameter variiert, wihrend die anderen konstant
gehalten wurden. Als Standardeinstellung galt ein Riicklaufverhdltnis RV = 1,5, ein D/F
Verhiltnis von 4 und die Zugabe einer dquimolaren Butanol/Ethylbutyrat Losung im Feed mit
einem Massenstrom von 4 kg/h gewdhlt. Der Bereich der Parametervariation wurde auf
Grundlage von bisherigen Reaktivrektifikationsversuchen an der TU Dortmund festgelegt und

ist fiir jeden Parameter in Tabelle 5-8 zusammengefasst.

Tabelle 5-8 - Ubersicht der variierten Betriebsparameter und des betrachteten Wertebereichs

Parameter Wertebereich
Betriebsdruck max.*
Ricklaufverhiltnis RV 1,0-22
Destillat/Feed Verhaltnis D/F 0,15-0,70
xpyon im Feed 0,22 - 0,50

* bei einer max. Temperatur von 70°C in der reaktiven Zone

Als Designparameter wurden die Anzahl und die Position der Feedaufgaben verdndert. Hohe
und Durchmesser der Kolonne waren durch die bestehende Anlage an der TU Dortmund
vorgegeben. Es ergeben sich folgende Konfigurationen mit einer oder zwei Feedaufgaben, die
jeweils im oberen, mittleren oder unteren Teil der reaktiven Zone positioniert waren (Abbildung

5-32).
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Abbildung 5-32 — In der Simulationsstudie untersuchte Konfigurationen mit einer oder zwei Feedaufgaben an unterschiedlichen
Positionen entlang der reaktiven Zone mit jeweiliger Kennzeichnung.

Der maximale Betriebsdruck bewegt sich je nach Konfiguration und Betriebsparameter in
einem Bereich zwischen 0,17 — 0,20 bar. Der Einfluss von Riicklaufverhiltnis und
Destillat/Feed Verhiltnis auf den Umsatz der Reaktion ist unabhéngig von der Gestaltung der
Feedaufgabe und ist beispielhaft fiir die Konfiguration mit einer Feedaufgabe (F1) in Abbildung
5-33 dargestellt. Mit zunehmendem Riicklaufverhiltnis erhoht sich die Fliissigkeitsbelastung in
der Kolonne, was zu ldngeren Verweilzeiten in der reaktiven Zone und entsprechend auch
hoheren Umsitzen fiihrt. AuBBerdem verbessert sich bei hoheren Riicklaufverhéltnissen die
Trennleistung, so dass sich ein hoherer Anteil an Ethylbutyrat in der reaktiven Zone ansammeln
kann (aufgrund der Inhibierung mit n-Butanol zeigt die Reaktionskinetik der Lipasereaktion
erhohte Reaktionsraten mit steigender Ethylbutyratkonzentration, siehe Abschnitt
Reaktionskinetik) (siche Abbildung 5-33, links). Eine dhnliche Abhéngigkeit ist zundchst auch
bei Anpassung des Destillat zu Feed (D/F) Verhiltnisses zu beobachten: Fiir hohere D/F
Verhiltnisse muss mehr Heizleistung im Verdampfer aufgewendet werden, was zu einer
erhohten Temperatur in der reaktiven Zone und entsprechend zu hoheren Umsétzen fiihrt. Mit
steigender Heizleistung reichert sich allerdings auch immer mehr Butanol in der reaktiven Zone
an, welches inhibierend auf das Enzym wirkt. Gleichzeitig steigt mit hherer Heizleistung auch
der Anteil an nicht abreagiertem Ethylbutyrat im Destillat, was schlielich zu einer Abnahme
des Umsatzes fiihrt. Dadurch zeichnet sich fiir die Variation des D/F Verhiltnisses ein Optimum

ab (siehe Abbildung 5-33, rechts).
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Abbildung 5-33 - Einfluss des Riicklaufverhidltnisses (RV) und des Destillat/Feed Verhéltnisses (D/F) auf den Umsatz von
Ethylbutyrat; Feedkonfiguration F1, p = 0,19 bar, dquimolarer Feed, mreed = 4 kg/h; links: DV = 0,4, RV = variabel und
rechts: RV = 1,5, DV = variabel

Deutlich sensitiver reagiert der Umsatz gegeniiber einer Anderung der Butanolkonzentration in
der reaktiven Zone, die mafBgeblich durch die Butanolkonzentration im Feed und die
Konfiguration der Feedaufgabe beeinflusst. Die Zugabe von Butanol oberhalb der reaktiven
Zone (F2_BuOH//EtBu) fiihrt zu einer erhdhten Butanolkonzentration in der reaktiven Zone
zwischen 0,55 — 0,85 mol/mol (4quimolarer Feed). In diesem Konzentrationsbereich kommt es
zu einer deutlichen Inhibierung des Enzyms und der Umsatz fillt grundsitzlich geringer aus.
Erfolgt die Zugabe von Butanol zusammen mit Ethylbutyrat (F1) oder separat mittig oder
unterhalb der reaktiven Zone (F2 EtBu/BuOH und F2 EtBu//BuOH), reichert sich
grundsitzlich weniger Butanol in der reaktiven Zone an, was sich giinstig auf die Reaktionsrate
und den Umsatz auswirkt. In Abbildung 5-34 ist der Einfluss des Butanolanteils im Feed auf
den Umsatz fiir beide Konfigurationen dargestellt, bei denen Ethylbutyrat oberhalb der

reaktiven Zone aufgegeben wird.
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Abbildung 5-34 - Einfluss der Feedzusammensetzung und der Kolonnenkonfiguration auf den Umsatz der Substrate Butanol
und Ethylbutyrat; Umsatz BuOH (gestrichelter Verlauf), Umsatz EtBu (durchgezogener Verlauf)
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Bei geringeren Butanolanteilen im Feed kann die Konzentration in der reaktiven Zone gesenkt
und die Reaktionsraten gesteigert werden. Allerdings ist eine Verringerung der
Butanolkonzentration nur so lange sinnvoll, wie der Katalysator mit beiden Edukten versorgt
ist. Bei der Konfiguration F2 EtBu//BuOH léauft die Butanolkonzentration bei Xreed,Buon < 0,30
im oberen Teil der reaktiven Zone gegen null. Der Katalysator trdgt nicht mehr zur Reaktion
bei und der Umsatz nimmt stirker ab. Wird Butanol dagegen mittig aufgegeben
(F2_EtBu/BuOH), reichert sich Butanol iiber die gesamte reaktive Zone an und der Katalysator
wird deutlich besser ausgenutzt. Mit einer gemeinsamen Feedaufgabe (F1) konnen zwar
vergleichbar hohe Umsitze erzielt werden, allerdings wird aufgrund der besseren Vermischung
der Reaktanden die getrennte Aufgabe bevorzugt.

Die erhohte Sensitivitit des Modells gegeniiber der Reaktionskinetik deutet darauf hin, dass die
installierte Katalysatormenge nicht oder gerade ausreichend ist. Die Dimensionierung der
reaktiven Zone kann tiber die Damkoehler Zahl als dimensionslose Kennzahl beurteilt werden,
welche die installierte Katalysatormenge eines realen Reaktivrektifikationsprozess auf eine
minimale Katalysatormenge bezieht, die ein idealisierter Prozess aus Reaktion und Abtrennung
der Produkte mit demselben Umsatz bendtigen wiirde [35]. Aus dem realen und dem idealen
Prozess werden jeweils nur die Feedrate und —zusammensetzung bezogen auf das Edukt A
Npeega UNA Xpeeqn bendtigt sowie der Umsatz Xa und die reale Katalysatormasse micd

(Gleichung (5-15)).

real real
Mgat  Mkat " VBuBumax = Da (5-15)
MR Xreed,A Mreed,a” X4

Die Reaktionsrate XpuBumax bezieht sich auf den idealen Prozess fiir den die hdochste
Reaktionsrate von 12 mmol/h/kg Kat angenommen wird (Abbildung 5-31). Die Herleitung wird
bei Schmitt erldutert [35]. Bei einer realen Katalysatormasse von 0,42 kg fiir zwei reaktive
Abschnitte liegt die Damkoehler Zahl bei Da = 1. Das wiirde bedeuten, dass der Katalysator gut
ausgenutzt wird und daher wie bei Schmitt beobachtet die Bildung von Nebenprodukten durch
erhohte Verweilzeiten unwahrscheinlich ist. Gleichzeitig bedeutet die gute Ausnutzung des
Katalysators auch eine erhohte Sensitivitdt gegeniiber der Reaktionskinetik. Da die
Enzymkinetik zusétzlich eine deutliche Abhéngigkeit von der Substratkonzentration aufweist,
konnte dieser Effekt weiter verstarkt werden.

Eine Ausweitung der reaktiven Zone auf 3 m fiihrt insbesondere bei kleineren Butanolanteilen
im Feed zu geringeren Umsétzen, da die reaktive Zone nicht mehr vollstindig mit Butanol

versorgt wird. Demzufolge wiirde nicht eine Ausweitung der reaktiven Zone, sondern eine
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Erhohung der Katalysatormenge pro Kolonnenhdhe helfen, die Sensitivitit des Modells
gegeniiber der Kinetik zu verringern. Durch die geringeren Konzentrationsunterschiede bei
kompakteren reaktiven Zonen, wiirde aulerdem die Unterschiede in der Reaktionsrate durch
die Uberschussinhibierung beschrinkt werden und der Prozess wire robuster gegeniiber
kleineren Betriebsschwankungen.

Nach Anpassung der anderen Betriebsparameter konnten mit der getrennten Feedaufgabe
F2 EtBu/BuOH und einem Butanolanteil im Feed von Xreed,uon = 0,22 Umsétze von 93 % fiir
n-Butanol und 26 % fiir Ethylbutyrat erreicht werden (p = 0,2 bar, RV = 2, D/F = 0,64). In

Abbildung 5-35 sind die simulierten Konzentration- und Temperaturprofile fiir den

beschriebenen Autbau gezeigt.
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Abbildung 5-35 — Simulierte Kolonnenprofile mit den Konzentrationen der einzelnen Komponenten in der
Fliissigphase (links) und der Temperatur der Dampfphase (rechts) der kontinuierlich betriebenen enzymatischen
Reaktivrektifikation. Umsétze Xsuon = 93 % und Xemu= 26 %. Bedingungen: Mpeeq = 4 kg/h; Xreed,Buon = 0,22;
Feedaufgabe F2_EtBu/BuOH; p = 0,2 bar; RV =2; D/F =0,64.

Die Konzentrationsprofile zeigen eine scharfe Trennung der beiden Produkte Ethanol und
Butylbutyrat im Kopf bzw. Sumpf der Kolonne. In der reaktiven Zone liegen beide Substrate
vor mit einem Uberschuss an Ethylbutyrat vor, um die Inhibierung des Enzyms méoglichst
gering zu halten und den gesamten Katalysator auszunutzen. Der Druck wurde so eingestellt,
dass am Katalysator maximal eine Temperatur von 70 °C erreicht wird.

Insgesamt beweist die Simulationsstudie, dass durch Anpassung von Betriebs- und
Designparameter das Betriebsfenster an die Bedingungen einer enzymatischen Reaktion
angepasst werden kann. Auflerdem konnte anhand der Lipase-katalysierten Umesterung von
Ethylbutyrat mit Butanol gezeigt werden, dass enzymatische Reaktionen in kontinuierlich

betriebenen Reaktivrektifikationsprozessen eingesetzt werden konnen.
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5.4 Durchfiihrung einer Lipase-katalysierten kinetischen
Racematspaltung in der Reaktivrektifikation

Die in dieser Arbeit vorgestellte erfolgreiche Durchfithrung von enzymatischen Reaktionen in
der Reaktivrektifikation lenkt den Fokus auf Reaktionen mit chiralen Molekiilen, die von
Enzymen im Gegensatz zu den etablierten Katalysatoren selektiv umgesetzt werden konnen.
Die verwendete Lipase CALB weist eine erhohte Selektivitit fiir verschiedene chirale Substrate
auf (vgl. Abschnitt 5.1.2). Eines dieser chiralen Substrate mit relativ hohem Dampfdruck ist
(R/S)-2-Pentanol, das in der Regel als racemisches Gemisch aus R- und S-Enantiomeren
vorliegt (d.h. das Verhiltnis (R)-Eantiomer/(S)-Enantiomer entspricht 1). Bei einer kinetischen
Racematspaltung wird dieses Gemisch bei der Reaktion selektiv umgesetzt, so dass am Ende
zwei optisch reine Produkte anfallen. Zielprodukt ist das (R)-Enantiomer des 2-Pentanols, das
als Vorlaufermolekiil zur Herstellung eines potentiellen Alzheimer Medikaments gilt [267]. Als
Reaktionspartner wurde Ethylbutyrat ausgewdéhlt, da mit Pentylbutyrat und Ethanol als
Produkte jeweils ein Schwer- bzw. Leichtsieder anfallen, die in der Rektifikationskolonne liber
den Sumpf- bzw. Destillatstrom abgetrennt werden konnen. Des Weiteren besitzt Ethylbutyrat
einen dhnlichen Dampfdruck wie (R/S)-2-Pentanol, so dass beide Edukte als Mittelsieder in der
reaktiven Zone der Kolonne angereichert werden. Die Reaktion ist als Reaktionsgleichung in

Abbildung 5-36 dargestellt.

OH 0 Lipase CALB OH O
+ /\/k + : +
/\/k /\/lLO/\ /\/\ /\OH

(R/S)-2-Pentanol Ethylbutyrat (S)-2-Pentanol (R)-2-Pentylbutyrat Ethanol
(2-PeOH) (EtBu) (2-PeOH) (2-PeBu) (EtOH)

Abbildung 5-36 - Reaktionsgleichung der kinetischen Racematspaltung von (R/S)-2-Pentanol mit Ethylbutyrat und der Lipase
CALB als Katalysator.

Im ersten Teil dieses Abschnitts wird zundchst das Reaktionssystem 2-Pentanol/Ethylbutyrat
mit den dazugehorigen Phasengleichgewichten und der Reaktionskinetik vorgestellt und
hinsichtlich einer Anwendung in der Reaktivrektifikation analysiert (Abschnitt 5.4.1). Die
Reaktion wurde anschlieBend in einer Reaktivrektifikation im Satzbetrieb durchgefiihrt, um
moglichst hohe Umsitze fiir das racemische Substrat zu erreichen (Abschnitt 5.4.2). Im
darauffolgenden  Abschnitt 5.4.3  wird schlieBlich die  Entwicklung eines
Gleichgewichtsstufenmodells beschrieben, mit deren Hilfe in Zukunft der Prozess optimiert

sowie die Machbarkeit weiterer Enzymreaktionen tiberpriift werden kann.
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5.4.1 Eigenschaften des Reaktionssystems (R/S)-2-Pentanol/Ethylbutyrat
Dampf-Flissig-Gleichgewichte

Fiir die Dampf-Fliissig-Gleichgewichte des gewihlten Reaktionssystem
2-Pentanol/Ethylbutyrat sind nur wenige experimentelle Daten verfiigbar. Eine Suche in den
etablierten Stoffdatenbanken (NIST, Infotherm, DDB) ergab lediglich einen Datensatz fiir das
bindre System EtBu/EtOH bei p = 1013 mbar sowie einen azeotropen Punkt fiir das binére
System 2-PeOH/EtBu (T = 391,7 K, 1013 mbar, y2-pcon > 0,54 mol/mol). Fiir die Berechnung
der fehlenden VLE Daten wurden die Aktivititskoeffizienten {iber die Gruppenbeitragsmethode
UNIFAC DMD berechnet. Mit dieser Methode konnten gute Ubereinstimmungen mit den
vorhandenen Daten erzielt werden. Die Fliissigphase fiir das bindre System EtBu/EtOH wird
insgesamt sehr genau beschrieben (max. Abweichung 0,017 mol/mol). Die Zusammensetzung
der Dampfhase wird durch die Berechnung groBtenteils gut wiedergegeben und weist im
Temperaturbereich von 355 K bis 380 K die grofite Differenz zwischen experimentellen Daten
und Berechnung auf. Der berechnete Anteil an EtBu in der Dampfphase wird in diesem Bereich
jedoch um maximal 0,03 mol/mol zu gering angegeben (VLE EtBu/EtOH nicht gezeigt). Fiir
das bindre System 2-PeOH/EtBu wird auch ein azeotroper Punkt vorhergesagt, der in der
Berechnung mit 1,3 K unterschitzt wird bei y2-pcon = 0,58 anstatt der experimentell bestimmten
y2-pecoH > 0,54. In Abbildung 5-37 sind die berechneten Dampf-Fliissig-Gleichtgewichtsdaten
in Txy Diagrammen fiir alle sechs Binérsysteme dargestellt. Da die Rektifikationskolonne
aufgrund der thermischen Sensitivitit der Enzyme unter Vakuum betrieben werden soll, sind
die Dampf-Flissig-Gleichgewichte fiir den Betriebsdruck von p = 100 mbar angegeben. Fiir
diesen Druck liegen keine experimentellen Daten vor.

Die Dampf-Fliissig Gleichgewichte weisen iiberwiegend grofle Siedelinsen ohne azeotrope
Zusammensetzungen auf. In dem Bindrsystem EtOH/EtBu néhern sich Siede- und Taulinie im
Bereich xgon > 0,85 einander an. Die schwierige Trennung in diesem Konzentrationsbereich
konnte je nach Trenngiite der Rektifikation dazu fiihren, dass es zu geringen Verlusten von
nicht umgesetzten Ethylbutyrat {iber den Destillatstrom kommt. Der bereits bei Normaldruck
aufgenommene azeotrope Punkt des Bindrsystems 2-PeOH/EtBu wird bei Verringerung des
Drucks im Txy Diagramm nach rechts verschoben und liegt der Berechnung zufolge bei Xgmu
=0,90. Das Azeotrop wiirde allerdings durch die Reaktion wieder gebrochen werden und stellt
daher kein Trennproblem dar. Die groe Siedelinse des Systems EtOH/2-PeBu zeigt recht

anschaulich die einfache Trennbarkeit der beiden Produkte.
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Abbildung 5-37 — Dampf-Fliissig-Gleichgewichtsdiagramme als Txy Diagramm fiir alle Bindrgemische des
Reaktionssystems 2-Pentanol mit Ethylbutyrat bei p = 100 mbar

Reaktionskinetik

Zur Vermessung der Reaktionskinetik wurden zeitabhéngige Konzentrationsverldufe der
kinetischen Racematspaltung von 2-Pentanol mit Ethylbutyrat in satzweise betriebenen
Riihrkesseln aufgenommen. Bei diesen Versuchen wurde die Anfangszusammensetzung der
Edukte und die Temperatur in einem Bereich variiert, der in der reaktiven Zone der Kolonne zu

erwarten war (Molverhaltnis Xinit,2-peor/Xinit,EBu: 0,2 — 4, Temp.: 20 — 70 °C). In einer weiteren
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Versuchsreihe wurden neben den Edukten noch bestimmte Mengen Ethanol zugegeben
(Xinit,eror = 0,1; 0,2; 0,3 bei Xinit,2-Peon/XinitEBu = 0,25), um den Einfluss des Ethanols auf die
Produktbildung zu untersuchen. Beispielhaft sind in  Abbildung 5-38 die
Konzentrationsverldufe fiir zwei verschiedene Anfangszusammensetzungen dargestellt

(Experimentelle Rohdaten sieche Anhang 6).
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Abbildung 5-38 - Zeitliche abhingige Konzentrationsverldufe der Umsetzung 2-Pentanol und Ethylbutyrat mit immobilisierter
Lipase CALB im satzweise betriebenen Riihrkessel bei T = 60 °C. Angegeben ist jeweils die Anfangszusammensetzung als
Molverhéltnis Xinit,2-peon/Xinit,EtBu. Die gestrichelten Linien geben jeweils die berechneten Konzentrationsverldufe wieder.

An den Konzentrationsverldufen erkennt man sehr anschaulich die Limitierung der Reaktion
durch das Reaktionsgleichgewicht. AuBerdem wird deutlich, dass das racemische 2-Pentanol
Gemisch von der Lipase CALB sehr selektiv umgesetzt wird. Im Gleichgewicht liegt die
Konzentration des ungewiinschten Enantiomers (S)-2-Pentylbutyrat in allen Versuchen bei ws)-
2-peBu < 0,004. Zur besseren Ubersichtlichkeit ist der Verlauf dieser Komponente in Abbildung
5-38 nicht dargestellt.

Die Konzentrationsverldufe lassen sich mit einem aktivititenbasierten pseudohomogenen
Potenzansatz nach Gleichung (5-16) beschreiben und sind als gestrichelte Linien ebenfalls in
Abbildung 5-38 dargestellt. Die Bildung von (R)-2-Pentylbutyrat wird aufgrund der hohen
Selektivitit des Enzyms nicht beriicksichtigt, so dass die vorherrschende Reaktion die
Racematspaltung des 2-Pentanol mit Ethylbutyrat mit der entsprechenden Riickreaktion von 2-
Pentylbutyrat mit Ethanol ist.

1

r=k <a(R)—2—PeOH "AgtBu — K_a(R)—Z—PeBu ) aEtOH) (5-16)
eq

In der Geschwindigkeitskonstanten k wird die in Abschnitt 5.2.3 beschriebene

Diffusionslimitierung und die Temperaturabhingigkeit beriicksichtigt. Die
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Temperaturabhingigkeit wird {iber den  Arrhenius Ansatz  beschrieben. Die
Diffusionslimitierung flieft mit dem empirisch bestimmten Vorfaktor 8 ein, der die Beladung

der Packung mit Beschichtung q in ggei/gpackung enthilt (Gleichung (5-17) und (5-18)).

_Ea

k=P keps-eRT (5-17)
mit
q 0,55
= 5-18
B (0,112) ( )

Der Vorfaktor B ergibt sich aus der Auftragung der relativen Beladung der Packungen zur
relativen Reaktionsrate. Der Bezugspunkt war hierbei die Beladung der Packungsstiicke, die
fiir die Vermessung der Kinetik verwendet wurden. Die Beladung dieser Packungsstiicke fallt
mit 0,112 + 0,012 verhidltnismaBig gleichmaBig aus, so dass der Einfluss des Stofftransports auf
die Reaktionsrate fiir alle Versuche dieser Reihe in derselben Weise beriicksichtigt wird. Die
Reaktionskonstante im Arrheniusansatz ist als effektive Reaktionskonstante kefr dargestellt, da
der Einfluss von anderen Parametern wie Benetzbarkeit, Porenstruktur oder
Stromungsverhéltnisse nicht getrennt betrachtet werden. Die effektive Reaktionskonstante kefr
beschreibt also einen systemabhidngigen Parameter und nicht einen intrinsischen
Reaktionsparameter.

Beide Parameter ket und Keq wurden mit Hilfe der estimation function in Aspen Custom
Modeler iber die Methode der minimalen Fehlerquadrate auf Basis aller
Konzentrationsverldufe angepasst. Die Aktivierungsenergie Ea wurde durch Linearisierung des
Arrheniusansatzes auf 41,7 kJ/mol bestimmt (siche Anhang 1: Arrheniusplot fiir die kinetische
Racematspaltung 2-Pentanol mit Ethylbutyrat

) und liegt damit in einem Bereich zwischen 16 — 55 kJ/mol, der bereits fiir andere enzymatisch
katalysierte Umesterungen gemessen wurde [268]. In Tabelle 5-9 sind alle kinetischen

Parameter zusammengefasst.

Tabelle 5-9 — Parameteriibersicht der Reaktionskinetik fiir das System 2-Pentanol/Ethylbutyrat

Parameter Wert Einheit
Kefr 4,63-10%  mol h'! kgkar!
Keq 0,428 -

Ea 41,7 kJ/mol




Ergebnisse und Diskussion 139

Zu Beginn der Reaktion wird die Reaktionsrate im Modell gerade bei einem anfanglichen
Uberschuss von Ethylbutyrat langsamer vorhergesagt als im Experiment (sieche Abbildung
5-38, rechts). Die Abweichungen zwischen experimentell bestimmten und vorhergesagten
Massenanteilen liegen flir alle Komponenten bei maximal 0,038 g/g. Da die
Standardabweichungen bei der Konzentrationsbestimmung eher gering ausfallen
(Dreifachausfiihrung des Riihrkesselversuchs mit Xi>-peon/XigBu = 4: SDw < 0,01) und auch die
(R)-2-Pentanol Konzentration in allen Versuchen sehr gut getroffen wird, liegt die Ursache fiir
diese Abweichung wahrscheinlich in dem relativ einfachen Kinetikmodell begriindet, was den
Einfluss der einzelnen Reaktionskomponenten auf den Reaktionsmechanismus des Enzyms
unzureichend wiedergibt.

Ein weiterer Hinweis auf den unterschiedlichen Einfluss der Reaktionskomponenten auf die
Kinetik ergibt sich bei Betrachtung der Konzentrationsverldufe nach Zugabe von Ethanol. Bei
Zugabe von Xigon 2 0,2 kommt es im Modell zu einer Uberschitzung der Reaktionsrate im
Vergleich zum Experiment (nicht gezeigt). In weiteren Versuchen konnte festgestellt werden,
dass ein Waschen der Beschichtungen mit Ethanol bei 60 °C schon nach 24 h zu einem
vollstindigen Verlust der Enzymaktivitét fiihrte. Beide Ergebnisse deuten darauf hin, dass
durch Zugabe des Ethanols nicht nur die Riickreaktion begiinstigt wird, sondern auch eine
irreversible Schidigung des Enzyms stattfindet. Eine irreversible Bindung von Ethanol an die
Lipase als sogenannter dead-end Inhibitor ist in diversen Arbeiten beschrieben [269,270].
Dieser Umstand spricht weiterhin fiir eine Durchfilhrung der Reaktion in der
Reaktivrektifikation, wodurch eine Abtrennung des inhibierenden Ethanols tiber den
Destillatstrom ermdglicht wird. In dem kinetischen Modell wird der deaktivierende Einfluss
des Ethanols nicht gesondert betrachtet, sondern flieit in die angepassten Parameter ket und
Keq mit ein. Aufgrund der limitierten Anzahl an Parametern kommt es zu Abweichungen
zwischen Vorhersage und Experiment, die mit AWexp-caie < 0,028 fiir wo.pepu allerdings eher
gering ausfallen. Der Einfluss des Ethanols in der Reaktivrektifikation sollte sowieso eher
vernachléssigbar sein, da Ethanol aus der reaktiven Zone der Kolonne abgetrennt wird und die
Verweilzeit am Katalysator gering ausfillt.

Die Beschreibung des Stofftransports basiert allein auf der Beladung der Packungen und ist
aufgrund des empirischen Vorfaktors auf die Eigenschaften des untersuchten Stoffsystems
beschrinkt. Trotzdem gelingt mit diesem relativ einfachen Ansatz eine gute Beschreibung der

Reaktionskinetik in Abhéngigkeit von Konzentration und Temperatur unter Berticksichtigung
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des Stofftransports mit absoluten Abweichungen fiir die Massenanteile im Experiment und

Vorhersage im Bereich Awexp-calc < 0,038.

5.4.2 Experimentelle Untersuchungen im Satzbetrieb

Die kinetische Racematspaltung von rac-2-Pentanol wurde in verschiedenen
Reaktivrektifikationsversuchen im Satzbetrieb durchgefiihrt. Der Satzbetrieb sollte dazu
dienen, moglichst hohe fiir das racemische Substrat zu erreichen. Bei den Versuchen wurden
die Prozessparameter wie Anfangskonzentration der Substrate, Riicklaufverhéltnis und Lénge
sowie Beladung der reaktiven Zone variiert. Das Ziel dieser Versuche war, die Machbarbarkeit
der kinetischen Racematspaltung in der Reaktivrektifikation und den Vorteil des Produktabzugs
gegentiiber einfachen Riihrkesselreaktoren aufzuzeigen.

Im Kopf der Kolonne sammeln sich hauptsdchlich Ethylbutyrat als leichter siedender
Mittelsieder und Ethanol an. Um den Verlust an Ethylbutyrat iiber den Destillatstrom moglichst
gering zu halten, wurde der Riicklauf derart angepasst, dass die Zusammensetzung moglichst
wenig variiert (xp ~ konstant). Da die Kolonne manuell betrieben wurde, ergab sich folgendes
Vorgehen: Zu Beginn des Experiments wurde die Kolonne bei totalem Riicklauf betrieben.
Sobald die Kopftemperatur unter 34 °C fiel, was laut Txy Diagramm EtBu/EtOH bei 100 mbar
einer Ethanolkonzentration von mehr als 75 mol % entspricht, wurde héindisch ein
Riicklaufverhéltnis von RV = 20 eingestellt und ein Teil des Destillatstroms wurde abgezogen.
Das Riicklaufventil wurde wieder geschlossen, wenn die Temperatur im Kopf auf mehr als 40
°C anstieg. Die Bildung des schwersiedenden (R)-2-Pentylbutyrat lieB die Siedetemperatur im
Sumpf ansteigen. Um die thermische Belastung fiir die Enzyme moglichst gering zu halten,
wurde der Druck wihrend des Experiments kontinuierlich auf ca. 60 mbar reduziert. Bei jedem
Versuch wurde die Konzentration der einzelnen Komponenten jeweils im Sumpf und im Kopf
der Kolonne iiberwacht. Die zeitlichen Verldufe fiir eine Anfangszusammensetzung von

XinitEBu = 0,66 und Xinit rac-2-pcon = 0,33 sind in Abbildung 5-39 dargestellt.
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Abbildung 5-39 - Zeitlich abhingige Konzentrationsverldufe aller Reaktionskomponenten bei der kinetischen Racematspaltung
von (R/S)-2-Pentanol mit Ethylbutyrat im Sumpfund Kopf der Kolonne. Bedingungen: p = 60 — 115 mbar, Tsumpr=63 + 1 °C,
XiEtBu = 0,60, Xi2-pcoH = 0,33, Minit,Reaktionsgemisch = 800 g und 20,6 g immobilisiertes Enzym als Beschichtung, Hohe des
Verstérkerteils: 360 mm (P1-P6), Hohe der reaktiven Zone: 360 mm (P7-P12). Das Riicklaufverhdltnis wurde in dem
gekennzeichneten Bereich nach den oben beschriebenen Kriterien auf RV = 20 eingestellt.

Die zeitlich abhdngigen Konzentrationsverldufe zeigen, dass die Trennung der Produkte in der
Packungskolonne sehr gut funktioniert hat. Das schwersiedende Produkt (R)-2-Pentylbutyrat
reichert sich hauptsidchlich im Sumpf der Kolonne an, wihrend Ethanol als leichtsiedendes
Produkt den Hauptbestandteil des Destillatstroms ausmacht. Ethanol und (R)-Pentylbutyrat
treten im Sumpf bzw. Destillat der Kolonne nicht auf. Im Sumpf nehmen die Konzentrationen
der Substrate (R)-Pentanol und Ethylbutyrat kontinuierlich ab, da diese einerseits aus dem
Sumpf verdampfen und gleichzeitig mit dem Enzym auf den Packungen reagieren und
umgewandelt werden. Die Konzentration des anderen Enantiomers (R)-2-Pentanol ist im Sumpf
anndhernd konstant, weil es in deutlich geringerem Umfang umgesetzt wurde. Die
Konzentration des dazugehorigen Produkts (R)-Pentylbutyrat steigt im Sumpf entsprechend nur
sehr langsam an und bleibt auch nach 14 h unter 0,1 mol/mol. Im Destillat liegt die
Ethanolkonzentrationen in den ersten 8 h > 0,84. Nach 8 h ist das (R)-Enantiomer des 2-
Pentanols fast aufgebraucht, so dass die Reaktionsrate abflacht und entsprechend auch weniger
Ethanol gebildet wird. Aus diesem Grund nimmt auch die Konzentration des Ethanols im
Destillat nach 8 h leicht ab. Im weiteren Verlauf kommt es zu einer allmdhlichen Anreicherung
des Mittelsieders Ethylbutyrat im Destillat, bis zu einer Konzentration von x = 0,39 + 0,04
mol/mol nach 14 Stunden. Zu diesem Zeitpunkt besteht das Gemisch im Sumpf hauptsichlich
aus 0,39 £ 0,01 mol/mol (R)-2-Pentylbutyrat, 0,35 + 0,04 mol/mol Ethylbutyrat und 0,19 £+ 0,01
mol/mol (R)-2-Pentanol. Aufgrund der deutlichen Unterschiede im Siedeverhalten und dem
nahezu idealen Verhalten der Komponente kann das (R)-2-Pentanol als mogliches Zielprodukt

mit Hilfe einer fraktionierenden Destillation von den anderen Komponenten abgetrennt werden.
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Bei diesem Versuch war die reaktive Zone mit den katalytisch beschichteten Packungen in der
unteren Hélfte der Kolonne bis zu einer Hohe von 0,36 m positioniert. In Abbildung 5-40 sind
die ortsaufgelosten Konzentrationsprofile entlang der Kolonnenhdhe fiir zwei verschiedene
Zeitpunkte nach 1 h und 6 h gezeigt. Wihrend dieser Zeit kommt es zu einer Verschiebung im
Kolonnenprofil. Aufgrund der Entnahme von Leichtsieder im Kopf der Kolonne und der
Anpassung des Betriebsdrucks reichern sich beide mittelsiedenden Substrate 2-Pentanol und
Ethylbutyrat verstidrkt im oberen Teil der Kolonne (siehe Betthéhe 0,54 m). Trotz dieser
Verdnderung im Konzentrationsprofil waren beide Substrate die ganze Zeit liber in der
reaktiven Zone verfiigbar. Des Weiteren sammeln sich beide Produkte (R)-2-Pentylbutyrat und

Ethanol auflerhalb der reaktiven Zone an, wodurch die Riickreaktion unterbunden wird. Es wird

deutlich, dass die Position des Katalysators gut gewihlt wurde.
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Abbildung 5-40 - Ortlich aufgeldste Konzentrationsprofile aller Reaktionskomponenten bei der kinetischen Racematspaltung
von (R/S)-2-Pentanol mit Ethylbutyrat entlang der Hohe der Kolonne bei zwei verschiedenen Zeitpunkten. An den
Betthohen = 0,00 m und 0,72 m sind jeweils die Zusammensetzungen im Sumpf bzw. im Destillat der Kolonne gezeigt.
Bedingungen: p = 60 — 115 mbar, Tsumpt = 63 £ 1 °C, Xinit.EtBu = 0,606, Xinit,2-Peon = 0,33, Minit,Reaktionsgemisch = 800 g und 20,6 g
immobilisiertes Enzym als Beschichtung. Die gestrichelten Linien dienen als optisches Hilfsmittel.

Wie in den Riihrkesselversuchen ohne Produktabtrennung festgestellt, ist die Umsetzung von
2-Pentanol sowohl durch das Reaktionsgleichgewicht als auch durch eine Inhibierung des
entstehenden Ethanols limitiert. Die unmittelbare Abtrennung des Ethanols iiber den
Destillatstrom fiihrt entsprechend zu einer Erhohung des Umsatzes oberhalb der limitierten
Konzentration. In Abbildung 5-41, links ist der zeitliche Verlauf des (R)-2-Pentanol Umsatzes
in der Reaktivrektifikation im Vergleich zu dem Versuch im einfachen Riihrkessel (STR)
dargestellt. Wahrend sich in dem Riihrkesselversuch nach etwa 30 h ein Umsatz von knapp

60 % einstellt, kann das (R)-Enantiomer des 2-Pentanols durch die Produktabtrennung in der
Reaktivrektifikation nahezu vollstindig zu dem entsprechenden (R)-Pentylester umgesetzt

werden. Zur Berechnung des Umsatzes wurde ein konstanter Fliissigkeitsinhalt von 5 % des
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Kolonnenvolumens angenommen. Auflerdem wurde die Volumenreduzierung durch die
Entnahme von Proben und Destillat in der Berechnung beriicksichtigt.

Wie zuvor in der Arbeit von Orrenius et al. gezeigt [244], wird 2-Pentanol von der Lipase
CALB sehr selektiv umgesetzt. Auch in der Reaktivrektifikation funktioniert die selektive
Umsetzung des 2-Pentanols. Die Effizienz der kinetischen Racematspaltung kann in der
Auftragung des Enantiomeriiberschusses ee iiber den Umsatz des racemischen Substrats
abgelesen werden (Abbildung 5-41, rechts). Der Enantiomeriiberschuss ee wird jeweils fiir die
Enantiomere des Edukts oder des Produkts formuliert werden und ist definiert als Differenz der

Masse der Enantiomere m¢) und m) liber die Summe der Enantiomere (Gleichung (5-19)).

|m(R> - m(s>|
Mgy + Ms)

(5-19)

ee % =

In der Reaktivrektifikation bleibt der Enantiomeriiberschuss ee fiir den Produktester 2-
Pentylbutyrat bis zu einem 50 %igen Umsatz oberhalb von 89 %. Die Selektivitit der Lipase
ist damit vergleichbar mit dem Verlauf im Riihrkesselversuch: Bei einem 2-Pentanol Umsatz
von 35 % wird bei gleicher Anfangszusammensetzung sowohl im Riihrkessel als auch in der
Reaktivrektifikation flir 2-Pentylbutyrat ein ee von 95 % erreicht. Allerdings konnen durch den
Produktabzug nur in der Reaktivrektifikation deutlich hohere Umsétze erreicht werden. Bei
einem Umsatz von 69 % gelingt so die vollstindige Racematspaltung des racemischen 2-
Pentanol Gemisches (eex.pcon > 0,99). In ersten Studien mit weniger selektiven Lipase
Reaktionen am Institut fiir technische Biokatalyse der TUHH konnte gezeigt werden, dass
durch die weitgehende Unterbindung der Riickreaktion nicht nur der Umsatz, sondern auch die
Selektivitit erhoht werden kann. Bei sehr selektiven Reaktionen wie der Racematspaltung von
2-Pentanol féllt der Selektivitdtsvorteil durch den Produktabzug allerdings nicht weiter ins

Gewicht.
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Abbildung 5-41 - Links: Zeitlicher Verlauf des Umsatzes von (R)-2-Pentanol im Riihrkessel (STR) und in der
Reaktivrektifikation (RD), Reaktionsbedingungen RD: siehe Beschriftung von Abbildung 5-39, Bedingung STR: p = 1013
mbar, T = 60 £ 1 °C, XinitEtBu = 0,60, Xinit,2-PeoH = 0,33, Minit Reaktionsgemisch = 30 g und 84 mg immobilisiertes Enzym als
Beschichtung; Rechts: Enantiomereniiberschuss ee in Abhingigkeit des 2-Pentanol Umsatzes. Dargestellt ist jeweils der ee
des racemischen Substrats (2-PeOH) und des racemischen Produkts (2-PeBu).

Laut Bornscheuer wird die Selektivitit von Hydrolasen vor allem bei einem Wechsel des
Losungsmittels von Wasser zu einem organischen Losungsmittel oder durch die Anderung der
Temperatur beeinflusst [151], vgl. Kap. 3.2.2. Bei weniger selektiven Reaktionen wire daher
der Einfluss dieser Betriebsparameter auf die Selektivitit der Reaktion ein interessanter Ansatz
fiir weitere Untersuchungen.

Insgesamt konnte anhand der Racematspaltung von 2-Pentanol gezeigt werden, dass die
Gleichgewichtslimitierung von enantioselektiven Enzymreaktionen mit Hilfe der
Reaktivrektifikation iiberwunden werden kann. Durch den Produktabzug kann der Umsatz in
der Reaktivrektifikation im Vergleich zu einfachen Riihrkesselversuchen deutlich gesteigert

werden, wihrend die Enantioselektivitit des Enzyms erhalten bleibt.

5.4.3 Modellierung der enzymatischen Reaktivrektifikation im Satzbetrieb

Um eine Optimierung der enzymatischen Reaktivrektifikation im Satzbetrieb zu ermoglichen,
wurde ein Gleichgewichtsstufenmodell zur Abbildung des dynamischen Verhaltens entwickelt.
AuBerdem kann das Simulationsmodell bei der Prozessentwicklung helfen, um auf Grundlage
von Stoffdaten und Reaktionskinetiken eine Machbarkeitsstudie fiir weitere Enzymreaktion
anzufertigen. Im ersten Abschnitt werden die Entwicklung des Gleichgewichtsstufenmodells
und die Ermittlung von Modellparametern wie Heizleistung im Sumpf und der
Fliissigkeitsholdup auf den Packungen beschrieben. Im Anschluss werden die Reinstoffdaten
des untersuchten Stoffsystems mit 2-Pentanol und Ethylbutyrat und deren Vorhersage

beschrieben. Das Simulationsmodell wird anschlieBend mit verschiedenen stationdren und
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dynamischen Experimenten abgeglichen. Zum Abschluss folgt eine Sensitivititsanalyse, um
die einflussreichen Parameter zur Verbesserung der Vorhersagegenauigkeit des Modells zu

identifizieren.

Entwicklung eines Gleichgewichtsstufenmodells und Bestimmung der fehlenden
Modellparameter

Zur Modellierung der enzymatischen Reaktivrektifikationskolonne im Satzbetrieb wurde der
Aspen Custom Modeler (ACM) der Firma AspenTech verwendet. Dieses gleichungsorientiere
Simulationswerkzeug verfiigt liber integrierte mathematische Verfahren zur Losung von
linearen und nichtlinearen algebraischen Gleichungen sowie zur numerischen Integration
totaler Differentiale und partieller Differentialgleichungen, welche zur Abbildung jeglicher
stationdrer und dynamischer FlieBbildsimulationen genutzt werden koénnen. Die
diskontinuierliche Reaktivrektifikation wurde in dieser Arbeit als Gleichgewichtsstufenmodell
modelliert, bei dem die Trennleistung anhand des HETP-Werts anstatt von
Stoffiibergangsmodellen beschrieben wird. Die Struktur des Modells ist in dem Blockdiagramm
in Abbildung 5-42 dargestellt.

Condenser
1
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. . .
y fmmmm e ; 5 Enzymatic_reaction :
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Column ; Equilibrium_stage :
—> — T T TTh
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Abbildung 5-42 - Struktur des Gleichgewichtsstufenmodells

Die Kolonne wurde in drei Blocke unterteilt, die durch separate Modelle (Evaporator,
Condenser und Column) beschrieben werden. Im FlieBbild werden diese Blocke iiber
sogenannte Streams zur Gesamtkolonne verbunden. Das Modell der Kolonne greift auf das
Submodell einer Gleichgewichtsstufe zuriick, welches wiederum Submodelle zur Beschreibung

der Reaktionskinetik und des Phasengleichgewichts benotigt.
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Fiir die drei Teilmodelle des Verdampfers, des Kondensators und des Kolonnenschusses wird
zur Modellierung ein konstanter Druck iiber die Kolonne angenommen, da der Druckverlust
bei Dampfbelastungen F-Faktor 0,5 bis 1,4 Pa® lediglich bis zu 5 mbar betriigt. AuBerdem wird
in allen Modellen der Holdup der Dampfphase vernachléssigt, da die Stoffmenge in der
Dampfphase im Vergleich zur Stoffmenge in der Fliissigphase gering ist. Nachfolgend werden

nun die drei Teilmodelle Kolonnenschuss, Verdampfer und Kondensator vorgestellt.

Verdampfer
Der Verdampfer wird als Partialverdampfer modelliert und entspricht einer zusitzlichen
theoretischen Stufe. Der Holdup der Komponente i in der Fliissigphase n{“ s ergibt sich aus der

Komponentenbilanz (5-20) um die Fliissigphase im Verdampfer. Reaktionen werden im Sumpf

nicht berticksichtigt (N = Stufenzahl).

dnjs
dt

= LN - xi,N - VS b yi,S (5-20)

Die Zusammensetzung y; s des austretenden Dampfstroms Vs wird iiber die Zusammensetzung
x; s der Fliissigphase (5-21) und die Phasengleichgewichtsbeziehung (5-22) berechnet. Der
Poynting-Faktor wird vernachlissigt, da die Kolonne fiir die untersuchten Stoffsysteme unter
Vakuum (im Bereich von 60-300 hPa) betrieben wird und die Differenz zwischen den

Dampfdriicken der Komponenten und dem Systemdruck gering ist.

_ Nis
Xis = Fpe (5-21)
Vis@iD = ViXis®@oi Do (5-22)

Neben der Formulierung der Komponentenbilanzen wird das Verhalten des Verdampfers durch

eine Enthalpiebilanz um den Verdampfer beschrieben (Gleichung (5-23)).

d _

E(ns Cp - (T - Tref) = Queiz + Ly - hIIV —Vs- h‘S/ (5-23)
Die aus den Bilanzen resultierenden Differentialgleichungen stellen Anfangswertprobleme dar,
bei denen die Anfangswerte vom Anwender vorgegeben werden miissen. In den
Komponentenbilanzen  (Gleichung (5-1))  entsprechen = die = Anfangswerte  den

Komponentenholdups der Vorlage im Sumpf. Als Anfangswert der Enthalpiebilanz muss die
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Anfangstemperatur vorgegeben werden. Uber die ACM-Prozedur pEnth_Mol Vap wird die
molare Enthalpie hgap der aus dem Verdampfer austretenden Dampfmischung berechnet.
Eine Freiheitsgradanalyse ergibt zwei verbleibende Freiheitsgrade. Die Anzahl der
Freiheitsgrade wird durch die Bedingung in Gleichung (5-24) um eins reduziert. Wéhrend des
Autheizvorgangs, in dem die Temperatur T im Verdampfer unterhalb der Siedetemperatur Ty
der Mischung liegt, tritt kein Dampfstrom Vs aus dem Verdampfer aus (if-Pfad). Wird die
Siedetemperatur erreicht, beginnt Dampf auszutreten und im Verdampfer stellt sich
entsprechend der sich verdndernden Zusammensetzung der Blase die entsprechende
Siedetemperatur ein (else-Pfad). Die Siedetemperatur wird iiber die ACM-Prozedur pBubt als
Funktion von Druck und Zusammensetzung berechnet.

if T <Tythen

VS = 0
else (5-24)
T = Tb

Durch die Vorgabe des Heizstroms Qp,.;, im Verdampfer verschwindet der verbleibende
Freiheitsgrad und es ergibt sich ein bestimmtes Gleichungssystem.

Der Heizstrom an den Verdampfer ist an der untersuchten Kolonne jedoch nicht direkt
einstellbar. Die Wiarmezufuhr im Verdampfer erfolgt liber ein Wasserbad und wird iiber die
Wasserbadtemperatur reguliert. Die Berechnung des Wérmestroms erfolgt {iber das Submodell
Evaporator_heat_transfer des Verdampfers. In diesem Modell werden die unterschiedlichen
Wirmetransportphdnomene modelliert, die bei der Beheizung des Verdampfers auftreten. Die
Wirmeitibertragung vom Wasserbad an den Sumpf setzt sich hierbei aus dem Wiarmeiibergang
vom Wasser an die dullere Kolbenwand, der Warmeleitung durch die Kolbenwand und dem
Wairmeiibergang von der inneren Kolbenwand an das Fluid im Sumpf zusammen.

Die Wirmeleitung wird eindimensional entlang der Ortskoordinate r modelliert, die vom
Mittelpunkt des Kolbens zu einem Punkt der KolbenauBBenwand zeigt. Aus einer Energiebilanz
um ein differentielles Volumenelement der Kolbenwand nach Gleichung (5-25) ergibt sich mit
der Enthalpie eines differentiellen Volumenelements des Kolbens (Gleichung (5-26)) und mit
Gleichung (5-27) zur Beschreibung des Wéirmestroms durch Wérmeleitung die partielle
Differentialgleichung zur Beschreibung des zeitlichen und ortlichen Temperaturprofils in der

Kolbenwand (Gleichung (5-28)).
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aHl(’olben
T = Qr = Qr+ar (5—25)
dHgopen = A(M)AT * prowpen * Cp,Kolben(T —To) (5-26)
dT
Qr = —A-A(r) -~ (5-27)

T <26T 62T>
== (5-28)

a Y \Fartore

Die Vernachldssigung der Wirmekapazitit der Kolbenwand fiihrt zu einer quasistationéren
Wirmeleitung durch die Kolbenwand. Das Temperaturprofil in der Kolbenwand ist dann zwar
nicht mehr explizit zeitabhdngig, dndert sich jedoch implizit iiber die Zeit durch die sich
dndernde Temperatur des Fluids im Sumpf. Die Losung der Differentialgleichung erfolgt tiber
die Diskretisierung der Kolbenwand tiber die Ortskoordinate r. Der Wiarmestrom Q, die
Austauschflache A und die Temperatur innerhalb der Kolbenwand bilden dann eindimensionale
Verteilungen von r. Als Randbedingungen sind die Auflen- und Innenwandtemperatur des
Kolbens vorzugeben.

Die Modellierung der Wirmeiibertragung unter Beriicksichtigung der Wérmeiibergidnge
zwischen dem Wasserbad und dem Kolben einerseits und zwischen dem Kolben und dem Fluid
im Kolben anderseits erfolgt anhand empirischer Korrelationen zur Berechnung der auf der
Ahnlichkeitstheorie beruhenden Nusseltzahl. Da nach aktuellem Wissensstand jedoch keine
Korrelationen zur Beschreibung des exakten Problems (1. Autheizen einer kalten Kugel bzw.
Kugelkalotte mit einem Fluid in freier Konvektion und 2. Autheizen eines Fluids in freier
Konvektion in einer Hohlkugel) existieren, wird das befiillte Kugelsegment bzw. die
entsprechende wirmeiibertragende Flidche als horizontale Platte angendhert. Bei Warmeabgabe

auf der Oberseite (Kiithlung auf der Unterseite) gilt fiir laminare Stromungen Gleichung (5-29).

Nu = 0,766 (Ra - f)% (5-29)

Fiir turbulente Strdmungen mit f - Ra = 7 - 10* gilt Gleichung (5-30).

Nu = 0,15 (Ra - f)% (5-30)
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Die Funktion f nach Gleichung (5-31) beschreibt den Einfluss der Pr-Zahl fiir den gesamten
Bereich von 0 < Pr < oo,

20
11
0,322\20

f=[1+ <T) (5-31)

Die Verwendung der Nusseltkorrelation fiir eine horizontale Platte als Néherung der
Kugelkalotte liefert bei Verwendung einer Mindestwandstarke des Kolbens von 1,8 mm eine
guten Ubereinstimmung mit experimentellen Temperaturverldufen fiir Wasserbadtemperatur
von 40 und 55°C und einem Kolbeninhalt zwischen 750 — 1500 g (sieche Anhang 4). Die
Berticksichtigung der Warmekapazitit des Kolbens fiihrte im Vergleich zur quasistationéren
Wirmeleitung durch die Kolbenwand nur zu einer sehr geringfiigigen Anderung im
Temperaturverlauf und wurde daher weiterhin vernachlissigt.

Der innere Wairmelibergangskoeffizient wird bis zum Erreichen der Siedetemperatur
entsprechend der beschriebenen Modellkorrelationen berechnet. Bei Erreichen der
Siedetemperatur tritt ein Warmeiibergang mit Phasenwechsel an der Innenwand des Kolbens
auf, fiir den die verwendeten Korrelationen der inneren Wirmeiibergangskoeftizienten keine
Giiltigkeit besitzen. Durch die groBe Dichtedifferenz zwischen Dampf-und Fliissigphase
wirken groBe Auftriebskrifte, sodass durch stirkere freie Konvektion der Wirmetransport
erhoht wird [256]. Eine explizite Theorie zur Beschreibung der Wérmeiibertragung beim
Sieden existiert zurzeit noch nicht, so dass die inneren Wiarmeiibergangskoeftizienten beim
Sieden in dem verwendeten System durch eine Korrelation experimenteller Daten abgeschétzt
wurden (sieche Anhang 3). Die im Bereich des Blasensiedens zu erwartende Zunahme des
Wirmetibergangskoeffizienten bei steigender ~Wérmestromdichte ist anhand der

experimentellen Daten zu erkennen.

Kolonnenschuss

Model Column

Das Modell Column des Kolonnenschusses bildet den wichtigsten Teil der Kolonne ab, in dem
die Reaktion und die Trennung auf bzw. an den biokatalytischen Strukturpackungen stattfinden.
Das Modell Column enthdlt wichtige, fiir die Simulation bendtigte Parameter, die vom
Anwender festgelegt werden miissen. Hierzu zéhlen unter anderem der HETP-Wert der
eingebauten Packungen und die Packungshohe. Wird in der gesamten Kolonne der gleiche
Packungstyp verwendet, kann aus dem HETP-Wert und der Packungshéhe automatisch die

Anzahl N der theoretischen Gleichgewichtsstufen berechnet werden. Eine Gleichgewichtsstufe
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wird iiber das dem Modell Column zugeordnete Submodell Equilibrium stage abgebildet. Der
Block des Kolonnenschusses erzeugt N Blocke des Typs Equilibrium stage und tlibergibt
zwischen den Gleichgewichtsstufen die ein- und austretenden Stoffmengenstrome der Dampf-
und Fliissigphase, sowie deren Zusammensetzungen und molaren Enthalpien. Werden anstatt
eines Packungstyps eine Mischung aus biokatalytischen Packungen und unbeschichteten
Packungen verwendet, muss die Berechnung der Anzahl der theoretischen Stufen und die
Zuordnung, ob es sich um eine katalytische Stufe oder nicht-katalytische Stufe handelt, manuell

erfolgen.

Model Equilibrium stage

Das Modell Equilibrium_stage bildet die auf einer theoretischen Stufe auftretenden Prozesse
ab. Grundlage einer Gleichgewichtsstufe sind - analog zur Rektifikation - die sogenannten
MESH-Gleichungen (siehe Abschnitt 3.3.1). Bei der Modellierung der Reaktivrektifikation ist
zwischen reinen Trennstufen und Trennstufen mit Reaktion zu unterscheiden. Das Modell
Equilibrium_stage bildet beide Arten von Gleichgewichtsstufen ab. Die Unterscheidung
zwischen katalytischer Stufe und nicht-katalytischer Stufe erfolgt liber die Variable stage type.
Entsprechend der Art der Gleichgewichtsstufe wird der HETP-Wert geéndert und dem
Parameter R der Wert 0 oder 1 zugewiesen. Durch diesen Parameter R erfolgt bei katalytischen
Stufen (R=1) die Integration des Reaktionsterms in die Stoffmengen- und Enthalpiebilanz, bzw.
bei nicht-katalytischen Stufen (R=0) dessen Vernachlissigung.

Die Stoffmengenbilanzen werden fiir k-1 Komponenten formuliert. Die Bilanz der letzten
Komponente ergibt sich aus den Summenbeziehungen und der Zusammensetzung der
Fliissigphase auf der Gleichgewichtsstufe. Die Enthalpie einer theoretischen Stufe setzt sich
zusammen aus der Enthalpie des Fliissigholdups und der Enthalpie der Packungen und der
Kolonnenwand (Gleichung (5-32). Die Wérmekapazititen der Packungen und der Kolbenwand

wird hierbei fiir den betrachteten Temperaturbereich als temperaturunabhédngig angenommen.

k
T
H; = z niLJ ' f Cp]L dT + (CpPackunngackung + CpKolonnemKolonne)
i fo (5-32)

(T = T,) - HETP

Der molare Fliissigkeitsinhalt (foldup) nt

ges,j einer Stufe wird anhand von Gleichung (5-33)

aus dem langenspezifischen Volumenholdup des Packungstyps (ml/m) berechnet. Dieser wird
sowohl fiir die beschichteten als auch fiir die unbeschichteten Gewebepackungen als Funktion
der Fliissigkeitsbelastung und des F-Faktors aus experimentellen Daten mit Montz A3-500

Packungen interpoliert. Eine Unterscheidung zwischen beschichteten und unbeschichteten
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Packungen erfolgt hier nicht, da in Arbeiten an der TU Dortmund gezeigt werden konnte, dass
der experimentell bestimmte Fliissigkeitsholdup der beschichteten Packungen vergleichbar ist

mit den iiber Sumcol™? berechneten Werten von unbeschichteten Packungen [271].
nf; = HU -rho}, ;* MW;™' - x;; - HETP (5-33)

Beim Anfahrvorgang miissen auf einer Gleichgewichtsstufe zum einen der Benetzungs- bzw.
Befiillvorgang der Stufe und zum anderen die Erwdrmung der Stufe bis zur Siedetemperatur
betrachtet werden. Der Befiillvorgang wird durch Gleichung (5-34) abgebildet. Zu Beginn einer
Simulation liegt in einer theoretischen Stufen kein Fluid vor und es herrscht
Umgebungstemperatur. Mit fortschreitender Simulationsdauer steigt der Dampf auf und die
Stufen beginnen sich zu fiillen. Solange der Volumenholdup HU auf der Stufe kleiner ist als
der durch die Korrelation berechnete Holdup bei gegebener Gasbelastung, tritt kein
Fliissigkeitsstrom aus der Stufe aus (if~Pfad). Sobald dieser Holdup erreicht ist, wird der Holdup
der Stufe {tiber die Korrelation in Abhéngigkeit von der Gasbelastung und der

Fliissigkeitsbelastung beschrieben (else-Pfad).

if HU < HU(F — Faktor)then
5-34
else ( )

HU = HU(w, F — Faktor)

Das Aufheizen der Stufe wird dhnlich behandelt wie im Verdampfer. Solange die Temperatur
der Stufe unterhalb der Siedetemperatur des Fliissigkeitsholdups auf der Stufe ist, tritt kein
Dampf aus (if-Pfad in Gleichung (5-35)). Sobald das Gleichgewicht auf der Stufe erreicht ist,

herrscht die Siedetemperatur und Dampf kann austreten (else-Pfad).

if T; <Tp,jthen

V=0
else (5-35)
Ty =Ty,

Der Volumenholdup HU pro Meter Packung kann iiber ein Polynom ersten Grades in
Abhéangigkeit der Fliissigkeitsbelastung B und des F-Faktors F interpoliert werden (Gleichung
(5-35)).

2 Sulzer, Wintherthur/CH
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HU =ny+n,"F+n3-B+mn,-F-B (5-36)

Das Polynom wurde durch Anpassung an experimentellen Daten mit der Methode der kleinsten
Quadrate ermittelt. Die Daten stammen aus Messungen fiir beschichtete Gewebepackungen
(DN50), die an der TU Dortmund durchgefiihrt wurden. Die erhaltenen Interpolationsparameter

14 bis n,4 sind in Tabelle 5-10 zusammengefasst.

Tabelle 5-10 - Parameter der Holdup Korrelation nach Gleichung (5-36)

Parameter Wert Einheit
M 60,35 ml/m
P 3,46 ml/(m Pa%?)
M3 15,23 ml m? h/(mm?®)
N4 2,09 ml m? h/(m m?Pa®)

Der Fliissigkeitsholdup ist mit n;=15,23 ml m?> h/m/m?* stark von der Fliissigkeitsbelastung
abhingig, wihrend der F-Faktor im untersuchten Bereich einen vergleichsweise geringen
Einfluss auf den Fliissigkeitsholdup besitzt. Der extrapolierte statische Holdup 1,=60,35 ml/m
betrdgt im untersuchten Betriebsbereich 48,4 bis 81,9 % des Gesamtholdups. Mit Hilfe der
Holdup-Korrelation kdnnen die experimentellen Daten gut wiedergegeben werden. Anhand der
ermittelten Parameter werden 71,4 % der Messwerte mit einer Genauigkeit von =+5 %
wiedergegeben. Mit einer Genauigkeit von =10 % werden alle Messwerte des untersuchten
Bereichs abgebildet. Eine graphische Darstellung des Vergleichs befindet sich im Anhang
(siche Anhang 5).

Model Phase equilibrium

Die Berechnung der Gleichgewichtszusammensetzungen des austretenden Dampfstroms
erfolgt im Submodell phase equilibrium anhand der in Gleichung (5-37) dargestellten
Beziehung fiir das Phasengleichgewicht zwischen Fliissigphase und Dampfphase. Der
Poynting-Faktor wird vernachlédssigt, da die Kolonne fiir die untersuchten Stoffsysteme unter
Vakuum (im Bereich von 60-300 hPa) betrieben wird und die Differenz zwischen den

Dampfdriicken der Komponenten und dem Systemdruck gering ist.

Vi,jPijbj = Vi,jxi,j‘PéijéXj (5-37)



Ergebnisse und Diskussion 153

Die Aktivititskoeffizienten y;; werden anhand des auf der Gruppenbeitragsmethode
basierenden mod. UNIFAC-DMD-Modells abgeschétzt, da fiir das 2-PeOH-Stoffsystem keine
UNIQUAC-Parameter vorliegen. Die Gleichgewichtsbeziechungen werden fiir k-1
Komponenten aufgestellt. Der Molanteil der letzten Komponente in der Dampfphase ergibt sich

aus der Summenbeziehung der Dampfhase (Gleichung (5-38).

sz=1:2yi=1 (5-38)

Model Enzymatic reaction

In dem Submodell enzymatic reaction wird die Reaktion auf den Stufen mit biokatalytischen
Strukturpackungen abgebildet. Das Modell erhilt vom Modell equilibrium_stage den Druck,
die Temperatur und die Zusammensetzung der Fliissigphase auf der jeweiligen Stufe und
berechnet die Reaktionsgeschwindigkeit und die Reaktionsenthalpie. Es wird angenommen,
dass auch im Anfahrvorgang bei der Befiillung der Stufen stets die gesamte Katalysatormasse
katalytisch wirkt. In dem Modell ist als Reaktionsmodell ein aktivitdtenbasierter
Geschwindigkeitsansatz zweiter Ordnung mit der effektiven Geschwindigkeitskonstanten k-
integriert. Die Temperaturabhéngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante wird iiber den
Arrhenius-Ansatz beschrieben. Die Vermessung und Modellierung der Reaktionskinetik wurde

bereits in Abschnitt 5.4.1 beschrieben.

Kondensator

Der Kondensator im Kopf der Kolonne wird als Totalkondensator mit anschlieBendem, idealem
Fliissigkeitsteiler modelliert. Der Holdup der Fliissig- und Dampfphase im Kondensator wird
vernachldssigt. Zudem wird angenommen, dass keine Unterkiihlung des in die Kolonne
zuriickgeleiteten ~ Fliissigkeitsstroms  auftritt. Aufgrund der Vernachldssigung des
Kondensatorholdups ergeben sich quasistationdre Bilanzgleichungen. Neben der
Gesamtstoffmengenbilanz in  Gleichung (5-39) gilt aufgrund der Annahme eines

Totalkondensators Gleichung (5-40).

Vin = Loyt + D (5-39)

Yia = Xik (5-40)
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Mit der Vorgabe des Riicklaufverhiltnisses gemill Gleichung (5-41) ist das Gleichungssystem
des Kondensators eindeutig bestimmt. Ab einem vorgegebenen Wert von 1000 fiir das
Riicklaufverhéltnis wird von einem unendlichen Riicklaufverhéltnis ausgegangen (Bemerkung:
An dieser Stelle ist mit D der Destillatstrom in kmol/h und nicht der molekulare
Diffusionskoeffizient bezeichnet).

if rr <1000 then
D-rr=_Lyyu
else (5-41)

D=0

Da der Destillatabzug bzw. Riicklauf in die Kolonne nicht kontinuierlich, sondern iiber ein
Magnetventil zeitdiskret gesteuert wird, wurde ein Task geschrieben, um das Magnetventil
abzubilden, das einen wiederkehrenden Umschlag von unendlichem Riicklauf und komplettem

Destillatabzug bewirkt.

Uberpriifung der Stoffeigenschaften

Neben der Aufstellung von Gleichungssystemen durch Bilanzierung und Auswahl empirischer
oder semi-empirischer Korrelationen, ist zur Modellierung und  Simulation
verfahrenstechnischer Prozesse eine prizise Beschreibung der Stoffeigenschaften der am
Prozess beteiligten Komponenten notwendig. In den Programmen von Aspen werden zur
Berechnung temperaturabhingiger Stoffeigenschaften standardméBig die DIPPR-Gleichungen
verwendet. Fiir jede Stoffeigenschaft ist anhand experimenteller Daten zu iiberpriifen, ob die
durch die Voreinstellungen gewdéhlten Gleichungen und Parameter geeignet sind, die
Temperaturabhéngigkeit der jeweiligen Stoffeigenschaft zu beschreiben.

Neben dem Sittigungsdampfdruck wurden fiir die Modellierung folgende Stoffeigenschaften
iiberpriift: Dichte, Spezifische Wirmekapazitit, Molare Verdampfungsenthalpie, Viskositét
und Wirmeleitfahigkeit. Die Oberfldchenspannung der Komponenten wird im Modell nicht
benotigt. Fir die zur Simulation benétigten Stoffeigenschaften werden die berechneten
Stoffeigenschaften mit den experimentellen verglichen und bei starken Abweichungen andere
Gleichungen ausgewdhlt, sodass der mittlere Fehler moglichst kleiner 5 % und der maximale
Fehler kleiner 10 % bleibt. Die gewdhlten Gleichungen sind in Tabelle 5-11 fiir die

4 Komponenten zusammengefasst.
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Tabelle 5-11 - Berechnungsmethoden der Stoffeigenschaften aus AspenProperties

Stoffeigenschaft (R/S)-2-PeOH EtBu EtOH (R/S)-2-PeBu
Sattigungsdampfdruck DIPPR 101 DIPPR 101 DIPPR 101 DIPPR 101
Verdampfungsenthalpie =~ NIST TDE Watson = NIST TDE Watson NIST TDE Watson  NIST TDE Watson
Wiérmekapazitit (fl.) NIST ThermoML NIST TDE Gleichung ~ NIST ThermoML NIST TDE Gleichung
Viskositét DIPPR 101 DIPPR 101 DIPPR 101 DIPPR 101
Warmeleitfahigkeit DIPPR 100 DIPPR 100 DIPPR 100 DIPPR 100

Die Parameter fiir die NIST Gleichungen werden der NIST Datenbank entnommen, alle
anderen Parameter stammen aus der APV80 PURE27 Datenbank. Der Vergleich der
verwendeten Gleichungen mit den experimentellen Werten ist in Tabelle 5-12

zusammengefasst.

Tabelle 5-12 - Zusammenfassung der mittleren () und maximalen (max.) relativen Abweichungen zwischen experimentell
bestimmten und berechneten Stoffdaten. Fiir die Komponente 2-Pentylbutyrat liegen nur fiir den Sattigungsdampfdruck und
Dichte experimentelle Daten vor. Fiir die Viskositidt von 2-Pentylbutyrat fehlen die Parameter zur Berechnung (mit *
gekennzeichnet).

2-PeOH EtBu 2-PeBu EtOH
i 0 1,79E-02 3,42E-02 4,14E-01 1,27E-02
Sattigungsdampfdruck
max. 4,73E-02 5,52E-02 4,14E-01 5,15E-02
Dicht 0] 5,44E-03 1,36E-03 1,15E-03 9,33E-04
ichte
max. 1,24E-02 2,12E-03 2,46E-03 1,78E-02
) 0] 2,87E-03 6,31E-03 - 4,09E-03
Wirmekapazitét
max. 6,60E-03 3,32E-02 - 7,36E-03
) (] 2,79E-02 1,70E-02 - 8,10E-03
Verdampfungsenthalpie
max. 6,12E-02 2,69E-02 - 1,84E-02
) ) 0 4,12E-02 7,66E-03 ¥ 6,79E-03
Viskositét
max. 1,00E-01 1,16E-02 ¥ 1,29E-02
e 0] 6,67E-02 5,65E-03 - 1,54E-03
Wirmeleitfahigkeit
max. 1,68E-01 1,41E-02 - 2,59E-03

Die grofiten Abweichungen treten bei der Wérmeleitfahigkeit von 2-PeOH auf, mit 16,8 % als
Maximalwert und 6,7 % im Mittel. Die librigen Stoffeigenschaften von 2-PeOH und den
anderen Komponenten konnen, bis auf den Sattigungsdampfdruck von 2-PeBu, mit mittleren
Fehlern kleiner 5 % und maximalen Fehlern kleiner 10 % wiedergegeben werden. Fiir 2-PeBu
liegen lediglich fiir die Dichte und den Sattigungsdampfdruck experimentelle Daten vor. Fiir
die Viskositit von 2-PeBu fehlen sogar die Parameter fiir die Berechnung. Auch fiir
1-Pentylbutyrat und 2-Butylbutyrat konnten keine experimentellen Daten gefunden werden.
Daher wird die Viskositit von 2-PeBu mit der Viskositit von Butylbutyrat abgeschitzt.
Zusammenfassend lésst sich aber sagen, dass die Stoffeigenschaften der Komponenten mit den

verfligbaren Parametern und Gleichungen grofBtenteils sehr prizise beschrieben werden
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konnen. Die Dampf-Fliissig-Gleichgewichte des 2-Pentanol Stoffsystems wurden in Abschnitt
5.4.1 vorgestellt. Aufgrund fehlender UNIQUAC Parameter fiir das Stoffsystem werden die
Aktivitatskoeffizienten mit Hilfe der Gruppenbeitragsmethode UNIFAC Dortmund
abgeschitzt. Fiir die vorhandenen experimentellen Daten liefert diese Methode eine gute

Ubereinstimmung.

Modellvalidierung

Im folgenden Kapitel wird die Abbildungsfihigkeit des Kolonnenmodells anhand von
Satzversuchen in einer DN 45 Technikumskolonne beschrieben. Zundchst wurde die
Vorhersage unter Vernachldssigung einer Reaktion fiir die Auftrennung des bindren
Stoffsystems Cyclohexan/n-Heptan in stationdirem und dynamischem Betrieb untersucht.
AnschlieBend wurde das 2-Pentanol System als Beispiel fiir eine enzymatische Reaktion

betrachtet.

Stationire Simulation ohne Reaktion

Um mit dem diskontinuierlichen Aufbau einen stationiren Betriebspunkt anzusteuern, wurde
im Sumpf eine bindre Mischung Cyclohexan/n-Heptan vorgelegt und bei unendlichem
Riicklauf getrennt. Die Belastung wurde iiber die Temperatur des Wasserbads zwischen 70 und
90°C eingestellt. In Abbildung 5-43 ist das experimentell bestimmte Konzentrationsprofil bei

einer Wasserbadtemperatur von 70°C im Vergleich zu den berechneten Verldufen dargestellt.
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Abbildung 5-43 - Ortlich aufgeldstes Konzentrationsprofil entlang des Packungsbetts bei der Auftrennung eines bindren
Gemisches Cyclohexan/n-Heptan (dquimolar) bei unendlichem Riicklauf. Bedingungen: p = 280 mbar, Twasserbad = 70 °C,
Packungen: Montz A3-500 beschichtet mit Silika-Gel (keine Reaktion mdglich)



Ergebnisse und Diskussion 157

Die Phasenzusammensetzung iiber die Packungsbetthohe kann in der Simulation sehr gut
wiedergegeben werden. Der Unterschied zwischen Simulation und Experiment ist im Sumpf
und auf der Packungsbetthohe von 0,18 m mit Awcy=-0,03 g/g am grofften. Eine mdgliche
Ursache fiir die Abweichungen im Sumpf kdnnte die Probenahme an dieser Stelle sein, wobei
ein Probenahmerdhrchen durch Anlegen eines hoheren Vakuums gefiillt wird. Durch das
hohere Vakuum kann es kurzzeitig zu Schwankungen im Siedenverhalten kommen. Die
Abweichung auf der Betthohe von 0,18 m erklirt sich durch den Unterschied in der Aufldsung
des ortlichen Profils, die durch die Probenahmestellen der Kolonne bzw. der Diskretisierung
im Stufenmodell vorgegeben ist. An den Probenahmenstellen auf den Hohen 0,36 m und 0,53 m
mit Awcy=0,01 g/g und im Destillat mit Awcy=0,02 g/g sind die Abweichungen sehr gering
und liegen im Bereich des experimentellen Fehlers, der bei dreifachem Probenziehen in 10
miniitigen Abstinden auf+ 0,01 g/g bestimmt wurde.

Auch fiir weitere Wasserbadtemperaturen kann das Kolonnenprofil fiir das
Cyclohexan/n-Heptan-Gemisch gut wiedergegeben werden. Bei einer Wasserbadtemperatur
von 90°C ist eine Verschiebung des gesamten simulierten Profils um Awcy=0,06 g/g zu
beobachten. Diese sprunghafte Verschlechterung der Simulation bei einer Erhdhung der
Wasserbadtemperatur von 85°C auf 90°C ist vermutlich auf eine fehlerhafte

Anfangszusammensetzung des Sumpfs im Versuch zuriickzufiihren.

Dynamische Simulation ohne Reaktion

Fiir den dynamischen Betrieb ohne Reaktion wurde der Anfahrvorgang zunéchst vernachlassigt
und die dynamische Simulation ausgehend von einem stationdren Punkt tiberpriift. Dazu wurde
erneut ein bindres Gemisch Cyclohexan/n-Heptan im Sumpf vorgelegt und bei unendlichem
Riicklauf getrennt. Sobald sich ein stationirer Betrieb eingestellt hat (konstante Temperatur im
Sumpf bzw. Destillat) wurde ein Riicklauf eingestellt. In Abbildung 5-44 sind der gemessene
und simulierte Verlauf des Konzentrationsprofils der Komponente Cyclohexan bei einem
konstanten Riicklaufverhéltnis von 20 dargestellt. Die Messstellen K1 — K3 entsprechen den

Seitenstutzen auf den Hohen 0,18 m — 0,54 m.
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Abbildung 5-44 - Zeitlicher Verlauf der Konzentration von Cyclohexan (CH) bei der Auftrennung eines bindren Cyclohexan/n-
Heptan Gemisches (CH/nH, dquimolar) bei einem Riicklauf RV = 20. Die Messstellen K1 — K3 entsprechen den Seitenstutzen
auf den Hohen 0,18 m — 0,54 m. Bedingungen: p = 280 mbar, Twasserbad = 70 °C, Packungen: Montz A3-500 beschichtet.

Die gemessenen Konzentrationen an Cyclohexan nehmen im Sumpf und an jeder
Probenahmestelle entlang der Kolonne linear ab, wéhrend die Konzentration im Destillat
nahezu konstant bei 0,89 g/g bleibt. Dies wird ebenfalls durch die gemessenen
Temperaturverldufe im Sumpf und Kopf der Kolonne bestdtigt. Wihrend die Siedetemperatur
im Sumpf aufgrund der abnehmenden Konzentration an Leichtsieder von 51°C auf 54°C
ansteigt, betrdgt die Temperatur im Kopf zum Zeitpunkt t=0 min 44°C und bleibt im restlichen
Versuchsverlauf bei konstanten 45°C. Auch in der Simulation ist eine nahezu lineare Abnahme
der Konzentrationen von Cyclohexan zu erkennen, allerdings nimmt im Gegensatz zu den
Messwerten auch im Destillat die Konzentration kontinuierlich ab. Die Differenzen zwischen
simulierter und gemessener Temperatur liegen sowohl im Sumpf mit maximal 0,9°C als auch
im Kopf mit maximal 0,5°C unterhalb der Messgenauigkeit der verwendeten Stabthermometer
von 1°C.

Neben dem Vergleich der Konzentrationsprofilverldufe und Temperaturen kann zur
Beurteilung der Simulation der F-Faktor im Kopf der Kolonne herangezogen werden. In
Tabelle 5-13 sind die simulierten F-Faktoren und die anhand des Destillatstroms bestimmten

F-Faktoren aus dem Experiment zusammengefasst.

Tabelle 5-13 - Vergleich der experimentell bestimmten und simulierten Gasbelastungen (F-Faktoren).

Zeit [min]  F-Faktorexp [Pa%’]  F-Faktorsim [Pa%]  Rel. Abweichung [ %]

20 0,351 0,346 -1,5
40 0,298 0,324 8,6
60 0,253 0,303 20,0

80 0,269 0,283 5,0
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Sowohl im Experiment als auch in der Simulation nimmt der F-Faktor mit fortschreitender
Versuchsdauer ab. Ursache hierfiir ist die Reduzierung des Fliissigkeitsholdups im Sumpf und
eine damit einhergehende Reduzierung der Wéirmeiibertragungsfliche zum Wasserbad. Im
Experiment nimmt der F-Faktor von 0,35 Pa%’ auf 0,27 Pa® ab. Dies wird durch die Simulation
grofBtenteils gut wiedergegeben. Die sehr groBBe Abweichung von 20 % bei der Versuchszeit
von 60 min ist durch UnregelmifBigkeiten und Schwankungen im experimentellen Betrieb der
Kolonne zu erkldren. Diese Schwankungen im Betrieb stellen vor allem Siedeunterbrechungen
bei der Destillatentnahme und dem anschlieenden Druckausgleich dar. Dadurch oder durch
abweichende Mengen an entnommenen Destillatproben im Experiment reduziert sich das
Sammeldestillat im Vergleich zum Normalbetrieb und der experimentelle F-Faktor wird zu
niedrig bestimmt. Im weiteren Versuchsverlauf wurden erneut hohere F-Faktoren bestimmt und
die Abweichungen fallen geringer aus (t = 80 min).

Die Massenbilanz des Versuchs kann unter Berlicksichtigung des statischen Holdups der
Packungen und unter Beriicksichtigung der entnommenen Proben mit einem Fehler von 1,9 %
geschlossen werden. Mit Beriicksichtigung der im Destillat gezogenen Proben ergibt sich bei
Abschluss des Versuchs ein Sammeldestillat von 109,3 g mit einem Gewichtsanteil an
Cyclohexan von 0,88 g/g. Die Simulation ergibt iibereinstimmende 109,4 g mit einem

Gewichtsanteil an Cyclohexan von 0,87 g/g.

Dynamische Simulation mit Reaktion

Nach einer ersten Validierung des Modells fiir ein bindres System ohne Reaktion werden im
Folgenden die Simulationen der enzymatischen Reaktivrektifikation des PeOH-Stoffsystems
vorgestellt und mit experimentellen Werten verglichen.

Die experimentelle Uberpriifung des Anfahrvorgangs der Kolonne aus dem kalten leeren
Zustand durch die Aufnahme von Konzentrationsprofilen gestaltet sich schwierig, da die
Befiillung und Erwdrmung der Kolonne mit starken und schnellen Temperatur- und
Konzentrationsdnderungen einhergeht. Die Zeit, die zum Ziehen eines Kolonnenprofils
benoétigt wird, betrdgt etwa 2 min und ist im Vergleich zum Anfahrvorgang zu lang, um in
diesem hochdynamischen Abschnitt exakte zeitliche Konzentrationsprofile zu bestimmen. Um
dennoch die Simulation des Anfahrvorgangs durch das entwickelte Modell zu tiberpriifen, sind
die Temperaturverldufe im Sumpf und Kopf der Kolonne, sowie die Zeitpunkte des
Siedebeginns und ersten Kondensats im Kondensator aufgenommen worden und in Abbildung

5-45 der Simulation gegentiber gestellt.
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Abbildung 5-45 - Temperaturverlauf im Sumpf und Kopf der Kolonne beim Anfahrvorgang. Vergleich der experimentell
bestimmten Temperaturen mit den berechneten Verldufen.

Die Erwidrmung der Edukte im Sumpf auf Siedetemperatur wird sehr gut wiedergegeben.
Zwischen Siedebeginn im Experiment und Siedebeginn in der Simulation liegen lediglich
0,2 min. Anhand der Zeit vom Siedebeginn bis zur ersten Bildung von Kondensat im Destillat
kann der Befiillungs-und Aufwarmvorgang der Kolonne abgeschitzt werden. Dieser dauert im
Experiment etwa 5,8 min. In der Simulation fallt dieser Zeitraum mit 4,3 min etwas kiirzer aus.
Ursache hierfiir konnen zum einen auftretende Wairmeverluste darstellen. Da der
Kolonnenschuss jedoch aus einem verspiegelten und evakuierten Doppelmantel besteht, sind
nur sehr geringe Warmeverluste liber die Kolonnenwand zu erwarten. Wahrscheinlicher ist eine
Differenz in der berechneten Wiérmekapazitit der Kolonne im Vergleich zur realen
Wirmekapazitit aufgrund abweichender Wandstarken.

Fir den weiteren Versuchsverlauf werden in Abbildung 5-46 der experimentelle
Konzentrationsverlauf des Edukts R-2-Pentanol (PeOH) und des Produkts R-2-Pentylbutyrat
(PeBu) im Sumpf, Destillat und entlang des Kolonnenschusses mit den simulierten Verldufen

verglichen.
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Abbildung 5-46 - Experimentell bestimmte Konzentrationsverldufe der Komponenten (R)-2-Pentanol (links) und (R)-2-
Pentylbutyrat (rechts) wihrend der Reaktivrektifikation im Vergleich zu den berechneten Konzentrationsverldaufen (Linien).
Die Konzentrationsverldufe sind ortlich aufgeldst gezeigt. Die Verldufe mit der Kennzeichnung K1 — K3 entsprechen den
Seitenstutzen auf den Héhen 0,18 m, 0,36 m und 0,54 m. Bedingungen: p = 80 — 100 mbar, Tsumpr = 60 £ 1 °C, xiEBu = 0,33,
Xi2-peoH = 0,60, Minit Reaktionsgemisch = 1000 g und 4,8 g immobilisiertes Enzym als Beschichtung. Lange der reaktiven Zone:
24 c¢m. Bis t = 30 min, RV = oo, anschliefend RV = 20.

Fiir die Komponente 2-Pentanol (Abbildung 5-46, links) werden die Verldufe in der Simulation
gut wiedergegeben mit einer durchschnittlichen absoluten Abweichung von 0,018 g/g zwischen
Experiment und Simulation. Im Sumpf und Destillat (Aexp-sim = 0,013 g/g) fallen die
Abweichungen im Schnitt geringer aus als an den Probenahmestellen K1 — K3 (Aexp-sim= 0,022
g/g). Gerade an der mittleren Probenahmestelle K2 tritt der sprunghafte Verlauf der
Konzentration ab dem Zeitpunkt t = 190 min hervor. Die Konzentration von 2-Pentanol im
Sumpfund Destillat verlduft hingegen deutlich stetiger und wird gerade im Sumpf sehr gut von
der Simulation abgebildet. Eine mogliche Ursache fiir die Abweichungen an den
Probenahmestellen ist der unterschiedliche Fliissigkeitsinhalt im Sumpf im Vergleich zu den
Probenahmestellen und dem Destillat. Kurzzeitige Schwankungen, die im dynamischen Betrieb
der Kolonne auftreten, konnen durch den erhdhten Fliissigkeitsinhalt im Sumpf deutlich besser
abgemildert werden.

Die Konzentrationsverldufe des chiralen Produkts 2-Pentylbutyrat konnen mit dem Modell
ebenfalls gut wiedergegeben werden (Abbildung 5-46, rechts). Die absoluten Abweichungen
zwischen Simulation und Experiment betragen fiir den Verlauf im Sumpf und an der Messstelle
K1 durchschnittlich 0,012 g/g mit einer maximalen Abweichung von 0,022 g/g. Auch hier fallen
die Abweichungen an der Messstelle K1 groBer aus als im Sumpf. Im Experiment bleibt die
Konzentration an 2-Pentylbutyrat an der Stelle K1 relativ konstant bei 0,02 — 0,03 g/g, wihrend

die Konzentration in der Simulation stetig ansteigt. Bei solch geringen Konzentrationen dieser



162

Anteil auch durch einen gewissen statischen Fliisssigkeitsholdup im Probenahmestutzen
zustande kommen.

Fir eine umfassende Validierung sind allerdings weitere Experimente in der
Reaktivrektifikation mit einer erweiterten Variation der Betriebsparameter nétig. Zur
Beurteilung und Auswahl der Betriebsparameter wurde abschlieend eine Sensitivitdtsanalyse

durchgefiihrt.

Sensitivitdtsanalyse

Um die Auswirkungen von Fehlern in der Beschreibung des Dampf-Fliissig-Gleichgewichts
und die Sensitivitdit des Modells gegeniiber einigen ausgewidhlten Modellparametern zu
untersuchen, wird im Folgenden eine Sensitivititsanalyse durchgefiihrt. Hierzu werden fiir
einen dynamischen Versuch mit Reaktion verschiedene Modellparametern im Bereich + 10 %
variiert, um deren Einfluss auf das Simulationsergebnis abzuschétzen. Fiir diese Analyse

wurden folgende Betriebs- bzw. Stoffparameter der Fliissigphase ausgewéhlt:

= ko bzw. Katalysatormasse

*  Wairmestrom im Verdampfer

=  Wirmekapazitit der Kolonne

= Packungsholdup

=  Wirmekapazitit

= Viskositét

= Dichte

= Dampfdruck bzw. Aktivititskoeffizient

= Druck bzw. Siedetemperatur im Sumpf
In Abbildung 5-47 sind zunichst die simulierten Konzentrationsverlaufe im Sumpf und Kopf
der Kolonne bei Variation des préiexponentiellen Faktor Kkesr bzw. variierter
Katalysatormasse dargestellt. Die Auswirkungen der variierten Kinetik machen sich vor allem
im Sumpf und im Kopf der Kolonne bemerkbar. Die Produkte der Umesterungsreaktion, 2-
Pentylbutyrat und Ethanol, bilden den Schwer- bzw. Leichtsieder des Systems und liegen im
mittleren Teil der Kolonne nahezu nicht vor.
Eine zu hoch bestimmte Katalysatormasse bzw. Reaktionsgeschwindigkeitskonstante fiihrt, wie
zu erwarten, zu einem Anstieg der PeBu-Konzentration im Sumpf. Am Ende des Versuchs nach

t =285 min liegt die Konzentration um 0,012 kg/kg hoher als in der Vergleichssimulation.
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Abbildung 5-47 — Einfluss der Reaktionskonstanten kefrund der Katalysatormasse auf die berechneten Konzentrationsverldufe
im Sumpf und Destillat der Kolonne. Als Reaktion wurde die kinetische Racematspaltung von 2-Pentanol (2-PeOH) mit
Ethylbutyrat (EtBu) untersucht. Als Produkte fielen Ethanol (EtOH) als Leichtsieder und 2-Pentylbutyrat (2-PeBu) als
Schwersieder an. Variation von kef*mKat + 10 %.

Die Konzentrationen von EtBu und R-2-PeOH sind jeweils um 0,006 kg/kg geringer, wihrend
die S-PeOH-Konzentration unverdndert gegeniiber der Ausgangssimulation bleibt. In der
Kolonne nimmt die S-2-PeOH-Konzentration zu, wihrend die Konzentration von R-2-PeOH
konstant bleibt und von EtBu abnimmt. Das Konzentrationsprofil der Kolonne ist abhéngig von
der Zusammensetzung im Sumpf, der den Grof3teil des gesamten Kolonnenholdups ausmacht.
Die Abnahme der EtBu-Konzentration im Sumpf und damit auch im Kolonnenschuss beruht
auf dem erhohten Verbrauch in der schnelleren Reaktion. Durch die Bildung des Schwersieders
und Akkumulation desselben im Sumpf der Kolonne verschiebt sich zudem das
Konzentrationsprofil der Mittel- und Leichtsieder im Verlauf der Reaktion weiter nach oben.
Im Kopf der Kolonne steigt die EtOH-Konzentration durch die 10 %ige Erhchung von ket um
0,004 kg/kg, wihrend die EtBu-Konzentration entsprechend sinkt. Die Auswirkungen auf den
F-Faktor sind mit kleiner 0,01 Pa®® vernachlissigbar. Insgesamt sind die Auswirkungen eines
Fehlers von + 10 % ausgehend von den kinetischen Parametern mit max. 0,01 kg/kg in den
Konzentrationsprofilen bei einer Simulationszeit von 285 min gering. Bei ldngeren Versuchs-
bzw. Simulationszeiten oder erhéhter Anzahl biokatalytischer Packungen wird der Fehler
jedoch grofer.

Zur Bestimmung des Wiarmestroms im Verdampfer musste der Warmedurchgang vom
Wasserbad in den Kolonnensumpf modelliert werden und Versuche zur Uberpriifung der
Modelle und zur Anpassung von Parametern durchgefithrt werden (siehe Abschnitt

Verdampfer). Eine Abschitzung der Sensitivitit des Kolonnenmodells beziiglich der



164

abgeschitzten Parameter, wie der Wandstérke des Kolbens oder der Abhéngigkeit des inneren
Wirmeiibergangskoeffizienten beim Sieden, erfolgt zusammenfassend iiber eine Variation von
Qheiz- Auch hier sind die Auswirkungen auf die Konzentrationsverldufe fiir die untersuchte
Simulationszeit eher gering, allerdings nehmen die Abweichungen der Simulationen
untereinander mit steigender Simulationszeit zu (sieche Anhang 8).

Die Untersuchung der Sensitivitit des Modells gegeniiber dem Holdup der Packungen ergibt,
dass eine Anderung des Holdups von 10 % vernachlissigbare Auswirkungen auf die
Konzentrationsprofile sowie den F-Faktor oder den Destillatstrom besitzt. Nur in den ersten
32 min mit unendlichem Riicklaufverhdltnis betragen die Abweichungen des F-Faktors und
Destillatstroms bis zu 4 %. In den weiteren Simulationsverldufen sind die Unterschiede
zwischen den Simulationen geringer als 1 %, hinsichtlich des F-Faktors, des Destillatstroms,
sowie der Konzentrationsprofile. Die in Abschnitt Kolonnenschuss vorgestellte Korrelation und
deren bestimmte Parameter 7;_, mit einer maximalen Abweichung von den Messwerten von
10 % sind also von ausreichender Genauigkeit, um den Fliissigkeitsholdup der Packungen im
Modell ohne Einbuflen der Simulationsgenauigkeit zu beschreiben.

Die Sensitivitdt des Modells gegeniiber der Warmekapazitit der Kolonne ist wie gegeniiber
dem Holdup der Packungen ebenfalls sehr gering. Lediglich wihrend des Anfahrvorgangs
treten Unterschiede zwischen den Simulationen auf. Die Erhohung bzw. Verringerung der
Wirmekapazitit der Kolonne um 10 % fiihrt zu einer Verzogerung bzw. Beschleunigung des
Dampfeintritts am Kondensator von 25 s.

Die Untersuchung der Sensitivitit des Modells beziiglich der Stoffeigenschaften ergibt einen
zu vernachldssigenden Einfluss der Wirmekapazitit und Viskositit der Fliissigphase bei
einer Variation von 10 %, die dem in bestimmten maximalen Fehler entspricht (siehe Tabelle
5-12).

Der Einfluss der Dichte ist hingegen beim F-Faktor und Destillatstrom, als auch bei den
Konzentrationsprofilen erkennbar. Der F-Faktor und der Destillatstrom nehmen in der
Simulation mit erhdhter Dichte ab. Die Anderungen sind gegeniiber der Vergleichssimulation
in den ersten 32 min bei unendlichem Riicklaufverhiltnis mit 8,8 % beim F-Faktor bzw. 8,7 %
beim Destillatstrom am groften und reduzieren sich im Verlauf der Simulationen auf 4,6 %
bzw. 4,1 %. Die Verdanderungen des Konzentrationsprofils sind geringfiigiger. Die Ursache fiir
den Einfluss der Dichte liegt moglicherweise in der Verdnderung der Kontaktflache des Fluids
mit der Kolbenwand im Sumpf und der damit einher gehenden Verdnderung des Heizstroms.

Alternativ wirkt sich die Dichte auf die Berechnung des Holdups auf den Packungen aus,
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allerdings konnte bereits gezeigt, dass der Einfluss des Holdups auf das Simulationsergebnis
eher gering zu bewerten ist.

Wihrend Dichte, Viskositit und Wéarmekapazitit der Fliissigphase die Berechnung des
Heizstroms und die Bilanzen beeinflussen, besitzt der Sittigungsdampfdruck einen direkten
Einfluss auf das Phasengleichgewicht und somit auf die Zusammensetzung auf den
theoretischen Stufen. Da die rechte Seite der Gleichung ein Produkt aus dem
Sattigungsdampfdruck und dem Aktivitdtskoeffizienten bildet, wird durch eine Variation der
rechten Seite die Sensitivitit des Modells gegeniiber dem Séttigungsdampfdruck oder den durch
UNIFAC DMD berechneten Aktivititskoeffizienten liberpriift.

Fiir den Leichtsieder EtOH und den Schwersieder 2-PeBu wirkt sich eine Verdnderung der
Dampfdriicke bzw. Aktivitédtskoeffizienten nur sehr geringfiigig auf die dynamische Simulation
des untersuchten Versuchs aus. Dagegen besitzt der Dampfdruck von 2-PeOH einen deutlichen

Einfluss auf das Konzentrationsprofil in der Kolonne, wie in Abbildung 5-48 zu erkennen ist.
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Abbildung 5-48 - Einfluss des Sattigungsdampfdrucks von 2-Pentanol auf den simulierten Konzentrationsverlauf von 2-PeOH
in der Kolonne. Als Reaktion wurde die kinetische Racematspaltung von 2-Pentanol (2-PeOH) mit Ethylbutyrat (EtBu)
untersucht. Die Verldufe mit der Kennzeichnung K1 — K3 entsprechen den Seitenstutzen auf den Héhen 0,18 m, 0,36 m und
0,54 m.

Die Reduzierung des Séttigungsdampfdrucks von 2-PeOH um 10 % fiihrt zu einer Erh6hung
der R- und S-2-PeOH-Konzentration im Sumpf und einer deutlichen Reduzierung um bis zu
0,04 kg/kg im Kolonnenprofil. Die Konzentrationen von EtBu im Kolonnenprofil erhdhen sich
dabei um bis zu 0,08 kg/kg. Die Dampfdriicke bzw. die Aktivititskoeffizienten besitzen hier
einen sehr starken Einfluss, weil die Dampfdriicke von EtBu und 2-PeOH im betrachteten
Temperaturbereich sehr dhnlich sind. Die mit den DIPRR-Gleichungen berechneten

Dampfdriicke weichen zwar nur maximal um 5,5 % von den Messwerten ab, aber die
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Berechnung der Aktivititskoeffizienten konnte nicht anhand eines kompletten bindren VLEs
iiberpriift werden, sondern lediglich die Berechnung des azeotropen Punktes mit dem
experimentellen Wert verglichen werden. FEine experimentelle Untersuchung des
Phasengleichgewichts zwischen EtBu und R-2-PeOH scheint aufgrund der deutlichen
Auswirkungen auf das Konzentrationsprofil sinnvoll zu sein, um das berechnete
Phasengleichgewicht zu {iberpriifen.

Nach der Uberpriifung der Sensitivitit des Modells gegeniiber den Modellparametern der
Kolonne und der Packungen sowie gegeniiber den Stoffeigenschaften der Komponenten, wird
abschlieend der Einfluss der Siedetemperatur im Sumpf tiberpriift. Grund hierfiir ist, dass
diese wihrend des Experiments {iber den Druck nachgeregelt werden musste und bis maximal
2°C von der Solltemperatur von 60°C abwich. Die Siedetemperatur wird in den Simulationen
dementsprechend ebenfalls um +2°C variiert. Eine Darstellung zu den Auswirkungen der
variierten Siedetemperatur im Sumpf auf die Konzentrationsprofile von R-2PeOH und EtOH
befindet sich in Anhang 9. Die verénderte Siedetemperatur besitzt nur einen sehr schwachen
direkten Einfluss auf das Konzentrationsprofil von R-2-PeOH. Vielmehr ist der Einfluss
integraler Natur, sodass die Abweichungen zwischen den Simulationen mit steigender
Simulationszeit zunehmen. Im Gegensatz dazu zeigt sich zwischen den Konzentrationsprofilen
von EtOH bei Abzug von Destillat eine konstante Differenz. So erhoht sich die EtOH-
Konzentration im Destillat bei einer Erhéhung der Siedetemperatur um 0,04 kg/kg. Ursache
hierfiir ist wahrscheinlich die erhohte Reaktionsgeschwindigkeit aufgrund der erhéhten
Temperatur auf den katalytischen Packungen, wenn die Temperatur im Sumpf erhéht wird.

In der Sensitivitdtsanalyse konnte gezeigt werden, dass die Katalysatormasse bzw. kefr, der
Heizstrom im Verdampfer und der Druck bzw. die Siedetemperatur im Sumpf einen deutlichen
Einfluss auf das Simulationsergebnis besitzen. Den stirksten Einfluss auf die berechneten
Konzentrationsprofile ~ weist  allerdings die  Berechnung des  Dampf-Fliissig-
Phasengleichgewichts und damit die Bestimmung der Séttigungsdampfdriicke und
Aktivitatskoeffizienten auf. Dabei ist das Modell nur weniger sensitiv gegeniiber dem
Phasengleichgewicht der Leicht- und Schwersieder, wihrend das Phasengleichgewicht der
beiden Mittelsieder Ethylbutyrat und 2-Pentanol die grofite Auswirkung auf das
Simulationsergebnis besitzt. Fiir dieses Stoffsystem wiirde eine experimentelle Bestimmung
der VLE bei Prozessdruck helfen, die Abweichungen zwischen Simulation und Experiment

weiter einzuschrianken.
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6 Schlussfolgerungen

Die Reaktivrektifikation ist ein etabliertes integratives Verfahren, welches Reaktion und
Trennung in einem Apparat vereint. Die Anwendung von Enzymen in diesem Verfahren galt
bislang als weitgehend unerforscht, obwohl Enzyme einzigartige Reaktionsmechanismen und
Selektivitdten ermoglichen, die mit den herkdmmlichen chemischen Katalysatoren nicht zu
erreichen sind. In dieser Arbeit wurde daher das Potential von enzymatischen Reaktionen in der
Reaktivrektifikation analysiert und umfassende Methoden zur Durchfiihrung entwickelt.

Dazu wurden im ersten Teil der Arbeit die Eigenschaften von Enzymen verschiedener
Enzymklassen gegeniibergestellt, um die Vereinbarkeit der Prozessbedingungen einer
enzymatischen Reaktion und einer Reaktivrektifikation zu priifen. Die besten Voraussetzungen
erfiillt die Klasse der Hydrolasen, die auch in organischer Umgebung und bei erhéhten
Temperaturen aktiv sind. Ein Grofteil der Enzyme, die einen Cofaktor bendtigen, kann nach
heutigem Stand der Forschung fiir den Einsatz in der Reaktivrektifikation ausgeschlossen
werden, da dieser durch die geringe Temperaturstabilitidt und den niedrigen Dampfdruck des
Cofaktors stark eingeschrankt wird. Grundsitzlich kommen neben den Hydrolasen auch noch
Enzyme der Transferasen und Lyasen in Frage, solange die Enzyme temperaturstabil sind und
keinen Cofaktor bendtigen. Der Einsatz dieser Enzyme muss im Einzelfall gepriift werden. Am
Beispiel von Lipasen wurde mit Hilfe der Temperaturstabilitit des Enzyms und der
Siedetemperatur der Reinstoffe (also unter Annahme eines idealen Trennverhaltens) ein
Betriebsfenster fiir die Reaktivrektifikation festgelegt. Aus einer Sammlung diverser primérer,
sekunddren Alkohole und gesittigter und ungesattigter Fettsduren und Ester konnten mehr als
150 Lipasereaktionen ermittelt werden, die die Vorrausetzungen fiir eine Realisierung in der
Reaktivrektifikation erfiillen. Von diesen Reaktionen enthalten fast 50 % der Reaktionen ein
chirales Edukt, das mit einer Lipase moglicherweise selektiv umgesetzt werden kann. Trotz der
stark vereinfachenden Annahmen beweist die Anzahl der Reaktionen das Potential von
Enzymen fiir die Reaktivrektifikation.

Um die thermische Stabilitdt von Enzymen zu erhéhen und eine Wiederverwendung der
Enzyme zu ermdglichen, war die Immobilisierung der Enzyme fiir den Einsatz in der
Reaktivrektifikation unumginglich. Die Einbringung von immobilisierten Enzymen in

herkémmlichen reaktiven Packungen fiihrt zu einem Trugschluss, da sich die aufwendige und
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teure Herstellung dieser Packungen nur schwierig mit der geringen Stabilitit von Enzymen zu
vereinen ldsst. Daher wurde im Rahmen dieser Arbeit ein in situ Beschichtungsverfahren
entwickelt, welches die Herstellung und Erneuerung von katalytischen Packungen in der
Kolonne ermdglicht und demzufolge den Ausbau und Wechsel der Packungen umgeht. Durch
das Fluten der Kolonne mit einer reagierenden Sol/Enzym Losung bildet sich auf den
strukturierten Packungen ein Film aus, der nach dem Trocknen eine katalytische Xerogel
Beschichtung ausbildet. Diese Beschichtungsmethode fiihrt zu einer deutlichen Vereinfachung
des Katalysatorwechsels und dient einer Erweiterung der Prozessstandzeit gegeniiber dem
Verfahren mit katalytischen Taschenstrukturen. Ein vereinfachter Katalysatortausch konnte
auerdem helfen, weitere Reaktivrektifikationsprozesse zu realisieren, bei denen die
Deaktivierung des Katalysators zu einem Ausschluss des Verfahrens gefiihrt hat. AuBerdem
kann mit der in-situ Methode die Position und Linge der reaktiven Zone angepasst werden,
ohne die Packungen auszubauen.

Weiterhin wurden zwei Xerogele zur Immobilisierung entwickelt, je nachdem ob die Lipase in
Reaktionsmedien mit Wasseranteil (Hydrolyse) oder rein organischen Reaktionsmedien
(Umesterung oder Veresterung) eingesetzt wird. Die Packungsiiberziige wurden umfassend
hinsichtlich der Porenstruktur, dem Stofftransport in der pordsen Schicht, der Stabilitit von
Uberzug und Enzym sowie der Hydrodynamik und der Trenneffizienz untersucht. Im Vorfeld
der Charakterisierung wurde das Beschichtungsverfahren um einen Spriithaufbau erweitert, um
die Starke und Verteilung der Beschichtung besser kontrollieren zu kénnen. Die strukturelle
Analyse der verwendeten Gele zeigte bei allen Gelen eine ausgepriagte mikropordse Struktur,
die wahrscheinlich durch die Trocknung der Gele bei Umgebungsbedingungen und der damit
einhergehenden ~Schrumpfung der Gele bedingt ist. Die Ubereinstimmung der
durchschnittlichen Porengrofe im mikropordsen Bereich (< 5 nm) mit der Grofle des Enzyms
ist ein moglicher Grund fiir die erhohte Stabilitdt der Lipase im Sol-Gel.

Der Stofftransport in den katalytischen Uberziigen ist durch eine starke Diffussionslimitierung
geprigt. Uber die Bestimmung des Porenwirkungsgrads konnte fiir das untersuchte
Reaktionssystem von 2-Pentanol gezeigt werden, dass ab einer Schichtstdrke von 10 pm bereits
eine Diffusionslimitierung auftritt. Die Limitierung kann nur durch eine Anpassung der
Porenstruktur aufgehoben werden. Aufgrund der hohen Anforderungen der Beschichtung
gegeniiber der Enzymstabilitit, der Haftung auf den Packungen und der Benetzbarkeit mit
Edukten wurde eine weitere Anpassung der Formulierung an dieser Stelle nicht in Betracht

gezogen.
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Die verwendeten Sol-Gel Formulierungen gewihrleisten eine ausreichende Stabilitit von
Enzym und Uberzug unter den Prozessbedingungen in der Kolonne. Die Aktivitit der
immobilisierten Lipase bleibt fiir mindestens 27 Tage ohne signifikante Verluste erhalten.
Dariiber hinaus wurden fiir die immobilisierte Lipase erstmals Halbwertszeiten bei
Temperaturen oberhalb von 70 °C ermittelt. Die Stabilitit konnte mit einem Massenverlust von
durchschnittlich <2 wt% pro Satzversuch gewihrleistet werden. Als Trigerstruktur wurden
Fillkorper aus Keramik, Kunststoff sowie Blech- und Gewebepackungen getestet, wobei die
Gewebepackungen mit der feinmaschigen Struktur den besten Halt fiir die katalytische
Beschichtung bieten.

Des Weiteren wurden die Fluiddynamik und die Trenneigenschaften und der iiberzogenen
Packung bestimmt. Die Trennleistung der katalytischen Packung ist durch den unmittelbaren
Kontakt zwischen Dampf- und Fliissigphase hoher als bei Packungen mit Taschenstrukturen
oder Bodenstrukturen mit separat gefiihrten Dampfkanilen. Die erhohte Trennleistung geht
allerdings auf Kosten eines erhohten Druckverlustes, der durch die Verengung der
Packungskanile zustande kommt. Die katalytischen Beschichtungen eignen sich daher
insbesondere fiir anspruchsvolle Trennaufgabe mit tendenziell schnelleren Reaktionen.
SchlieBlich wurde der Einsatz der entwickelten Sol-Gel Uberziige sowohl in diskontinuierlich
als auch kontinuierlich betriebenen Kolonnen untersucht. Fiir eine erste Machbarkeitsstudie
wurden die liberzogenen Packungen in einer satzweise betriecbenen DN45 Kolonne getestet.
Durch Abzug des Leichtsieders konnte das Reaktionsgleichgewicht zugunsten der Produkte
verschoben und hohere Umsétze erreicht werden. Auch wenn das Betriebsfenster der
enzymatischen Reaktivrektifikation aufgrund der thermischen Stabilitdit des Enzyms
eingeschrinkt ist, konnte gezeigt werden, dass die Reaktivrektifikation fiir ausgewihlte
Enzymreaktionen einen Vorteil gegeniiber einfachen Reaktoren ohne Produktabzug bieten
kann. AnschlieBend konnte mit Hilfe einer Simulationsstudie zum ersten Mal die Machbarkeit
einer enzymatischen Reaktion in einer kontinuierlich betriebenen Reaktivrektifikationskolonne
nachgewiesen werden. In dieser Simulationsstudie wurden Designparameter wie Position der
Feedstrome und Linge der reaktiven Zone sowie Betriebsparameter wie Druck,
Riicklaufverhéltnis, Destillat/Feed Verhiltnis angepasst, um den Umsatz der Reaktion zu
maximieren.

Um den Selektivititsvorteil von Enzymen fiir die Reaktivrektifikation aufzuzeigen, wurde
schlieBlich erstmals eine kinetische Racematspaltung von 2-Pentanol in einer satzweise
betriebenen Kolonne durchgefiihrt. Bei diesen Versuchen konnte das racemische 2-Pentanol

Gemisch bis zu einem Enantiomereniiberschuss von ee > 99 % bei einem Umsatz von 69 %
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aufgeldst werden. Durch den Produktabzug war es erneut moglich, den Umsatz zugunsten der
Produkte zu verschieben und die Gleichgewichtslimitierung zu iiberwinden.

AbschlieBend wurde fiir den Aufbau im Satzbetrieb ein Gleichgewichtsstufenmodel in Aspen
Custom Modeler entwickelt. Erste Validierungsexperimente zeigten eine sehr gute
Ubereinstimmung von experimentellen und simulierten Konzentrationsprofilen, F-Faktoren
und Sammeldestillatmengen fiir stationdre und dynamische Versuche ohne Reaktion. Fiir die
Simulation mit Reaktion wurde eine gute Ubereinstimmung gefunden. Der komplexe
Stofftransport an den katalytischen Packungen ist in diesem Modell noch stark vereinfacht
dargestellt und wurde nur fiir eine bestimmte Beladung validiert. Die Sensitivititsstudie zeigte
einen starken Einfluss der Kinetik, des Heizstroms im Verdampfer und des Druck bzw. die
Siedetemperatur im Sumpf auf die Konzentrationsprofile. Am stirksten wurde das
Simulationsergebnis allerdings von dem Phasengleichgewicht der Edukte als Mittelsieder
beeinflusst. SchlieBlich bildet das entwickelte Gleichgewichtsstufenmodell eine Grundlage, um
fir weitere Enzyme und Reaktionen eine simulationsbasierte Prozessoptimierung
durchzufiihren, und so das Potential von enzymatischen Reaktionen in der Reaktivrektifikation

weiter zu erforschen.
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Symbol- und Abklrzungsverzeichnis
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Dortmunder Datenbank
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Effektiver Diffusionskoeffizient
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molare Enthalpie
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Wirmedurchgangskoeffizient
praexponentieller Faktor
Gleichgewichtskonstante
Fliissigkeitsstrom

Masse

Stufenanzahl

Stoffmenge

Druck

Spezifische Reaktionsgeschwindigkeit

kJ/kmol

mZ

m?/m?h

kJ /kg /K

m?/s

m?/s
kJ/kmol/K
kmol/h
PaO,S
kJ/kmol
kJ
W/m?/K
mol/kg/h
kmol/h

kg

mol

Pa
kmol/h/kg

Modellparameter zum Ein/-bzw. Ausschalten der Reaktion -

Ricklaufverhéltnis

Spriihbeschichtung (spray-coating)

Standardabweichung
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Temperatur
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Tb Siedetemperatur
U Molarer Holdup
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w Gewichtsanteil
X Molanteil der Fliissigphase
y Molanteil der Dampfphase

Griechische Buchstaben

o Wirmeiibergangskoeffizient
B Koeffizient des Kinetikmodells
Y Aktivitétskoeffizient
€ Hohlraumanteil
n Koeftizienten in der Holdup Korrelation
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P Dichte
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(0] Fugazititskoeffizient
o Oberflachenspannung
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F Feedstrom
1 Laufvariable der Komponenten
init initiale
] Laufvariable der Stufenzahl
K Kondensator
Kat Katalysator
L Fliissigphase
P Partikel
S Sumpf
\% Dampfphase

K

h

K

Mol
kmol/h
kg/kg
kmol/kmol
kmol/kmol

W/m?/K

W/m/K

kg/m?

N/m
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Kennzahlen
Pr Prandtl-Zahl
Nu Nusselt-Zahl

Ra Rayleigh-Zahl
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Anhang

Anhang 1: Arrheniusplot fiir die Kkinetische Racematspaltung 2-Pentanol mit

Ethylbutyrat
—-E,1
4’0 0\ ln(vi) :TA?JFIHA -
= 5017,
R ~ ’]
3[0 _)EA = 41713 % |

In (v;in U/gy,)

2,0
e

1,0 T T T
2,8 3,0 3,2 34 3,6

1000/T [1/K]

Abbildung A-1 - Arrheniusplot fiir die Umesterung von 2-Pentanol mit Ethylbutyrat (quimolar) mit immobilisierter Lipase
CALB (Beschichtung).
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Anhang 2: Txy Diagramme Reaktionssystem n-Butanol/Ethylbutyrat

445 460
EtBu (1) / BuBu (2) 1 EtOH (1) / BuBu (2)
435 440
420
425
— — 400
X, X,
= 415 -
380
405
360
395 340 -
385 T T T T 320 T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
X1 Y1 X1 Y1
450 395 4
1 BuOH (1) / BuBu (2) ] BuOH (1) / EtBu (2)
440 394 1
430 393
392
— 420 < ]
X, X, ]
= - 391
410 ]
390 A
400 389 ]
390 388 ]
380 T T T T 387 A T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
X1 Y1 X1 Y1
395 400
390 & EtOH (1) / BuOH (2) ] EtOH (1) / EtBu (2)
385 | 390
380 1 380
375 A
2 ] 2
— 370 ] = 370
365 A
360 - 360
355 7 350
350 H
345 T T T T i 340 T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
XpY1 XpY1
Abbildung A-2 - Dampf-Flissig-Gleichgewichte als Txy Diagramm der bindren Gemische des

Ethylbuyrat/Butanol/Butylbutyrat/Ethanol bei p = 1013 mbar. Die Aktivititskoeffizienten wurden anhand der
Gruppenbeitragsmethode UNIFAC DMD Methode bestimmt. Die berechneten Werte sind jeweils als durchgezogene oder
gestrichelte Linie dargestellt, die experimentellen Daten als Rauten. Letztere stammen aus der NIST Datenbank.
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Anhang 3: Abschitzung des inneren Wirmeiibergangskoeffizienten dinnen

3500
3000 - y =0,1677x + 270,95 .
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< 2500 A
=
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= 1500 -
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® ex
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Linear (exp)
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Wiérmestromdichte [W/m?]

Abbildung A-3 - Korrelation von Wiarmestromdichte und innerem Wirmeiibergangskoeffizienten ainnen eines siedenden
Gemisches im Rundkolben auf Grundlage von experimentellen Daten. Die experimentellen Daten wurden bei der Rektifikation
eines bindren Gemisches bei unendlichem Riicklauf aufgenommen. Bedingungen: Cyclohexan/n-Heptan (dquimolar),
mGemisch = 800 g, p =240 mbar

Anhang 4: Aufheizvorgang des Sumpfbehilters im Wasserbad: Berechnung des

Temperaturverlaufs im Sumpf
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Abbildung A-4 - Simulierter und experimenteller Verlauf der Temperatur im Sumpfbehélter. Dieser wird in einem Wasserbad
temperiert. Bedingungen Expl: mSumpf = 750 g, TWB = 40°C; Exp2: mSumpf = 1500 g, TWB = 55°C (WB = Wasserbad)
Medium im Sumpfbehélter: Wasser.
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Anhang 5: Vergleich der Holdup Korrelation mit experimentellen Daten

B [/ (m? h)] oo

Abbildung A-5 - Vergleich der Holdup Korrelation nach Gleichung (5-36) mit experimentellen Daten. Die Korrelation wurde
auf Grundlage der experimentellen Messwerte iiber die Methode der kleinsten Quadrate bestimmt. Die experimentellen Daten
stammen aus Messungen, die an der TU Dortmund durchgefiihrt wurden [271].
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Anhang 6 - Messdaten zur Untersuchung der Reaktionskinetik der kinetischen
Racematspaltung von (R/S)-2-Pentanol mit beschichteten Packungsstiicken im

Satzreaktor

(Anmerkung: Die kursiv gedruckten Datenpunkte (jeweils die letzten beiden) wurden in
separaten Ansdtzen mit Enzymgranulat in 2 mL Eppendorf Reaktionsgefden zur Bestimmung

des Reaktionsgleichgewichts durchgefiihrt)

. t XEtOH XEtBu XR-2-PeOH XS-2-PeOH XR-2-PeBu XS-2-PeBu
Experiment 1

[min] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol]

0 0,000 0,801 0,099 0,099 0,000 0,000
30 0,009 0,791 0,088 0,100 0,012 0,000
60 0,017 0,783 0,081 0,100 0,019 0,000
90 0,021 0,778 0,076 0,100 0,025 0,000
Bedingungen 120 0,025 0,775 0,072 0,100 0,029 0,000
Xi2-peon = 0,2 150 0,029 0,770 0,068 0,100 0,033 0,000
XiEBu = 0,8 183 0,033 0,767 0,064 0,100 0,036 0,000
MReaktionsgemisch = 30,38 & 240 0,038 0,761 0,060 0,100 0,041 0,000
MBeschichung = 0,1221 g 300 0,040 0,759 0,055 0,100 0,046 0,000
T =60 °C, 400 rpm 360 0,044 0,755 0,052 0,099 0,049 0,000
1260 0,060 0,737 0,029 0,100 0,074 0,000
1380 0,061 0,735 0,027 0,100 0,076 0,000
1500 0,063 0,734 0,026 0,100 0,077 0,000
1620 0,064 0,733 0,025 0,100 0,078 0,000
1740 0,063 0,733 0,024 0,100 0,080 0,000
2730 0,062 0,732 0,019 0,101 0,085 0,000
2850 0,062 0,731 0,020 0,101 0,086 0,000
3005 0,063 0,732 0,019 0,101 0,086 0,000
20160 0,093 0,706 0,021 0,097 0,080 0,002
21600 0,090 0,707 0,021 0,097 0,081 0,003
t XEtOH XEtBu XR-2-PeOH XS-2-PeOH XR-2-PeBu XS-2-PeBu

Experiment 2
[min] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol]

0 0,000 0,650 0,175 0,175 0,000 0,000
28 0,009 0,638 0,164 0,176 0,012 0,000
58 0,019 0,630 0,155 0,176 0,021 0,000
88 0,024 0,624 0,149 0,175 0,027 0,000
Bedingungen 118 0,030 0,618 0,144 0,176 0,032 0,000
Xi2-peon = 0,35 148 0,035 0,613 0,140 0,175 0,037 0,000
XiEBu = 0,65 181 0,038 0,611 0,135 0,175 0,041 0,000
MReaktionsgemisch = 30,09 g 238 0,044 0,604 0,129 0,175 0,048 0,000
MBeschichtung = 0,0839 g 298 0,050 0,599 0,124 0,175 0,053 0,000
T =60 °C, 400 rpm 358 0,054 0,595 0,119 0,175 0,058 0,000

1258 0,082 0,561 0,085 0,177 0,095 0,000
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1378 0,083 0,559 0,083 0,177 0,098 0,000
1498 0,084 0,558 0,080 0,177 0,100 0,000
1618 0,086 0,556 0,078 0,177 0,103 0,000
1738 0,088 0,554 0,076 0,177 0,104 0,000
2728 0,091 0,546 0,065 0,179 0,119 0,000
2848 0,092 0,546 0,064 0,179 0,120 0,000
3003 0,091 0,545 0,063 0,179 0,122 0,000
20160 0,131 0,518 0,057 0,171 0,120 0,003
21600 0,130 0,518 0,057 0,171 0,120 0,003
Experiment 3 t XEtOH XEtBu XR-2-PeOH XS-2-PeOH XR-2-PeBu XS-2-PeBu
[min] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol]
0 0,000 0,499 0,250 0,251 0,000 0,000
30 0,005 0,492 0,242 0,252 0,010 0,000
60 0,014 0,483 0,234 0,252 0,017 0,000
90 0,020 0,477 0,229 0,251 0,023 0,000
Bedingungen 120 0,026 0,472 0,224 0,251 0,028 0,000
Xi2-peoH = 0,5 150 0,030 0,467 0,220 0,251 0,032 0,000
XiEBu = 0,5 183 0,035 0,463 0,215 0,251 0,036 0,000
MReaktionsgemisch = 29,8 g 240 0,040 0,456 0,209 0,251 0,043 0,000
MBeschichtung = 0,0999 g 300 0,046 0,451 0,204 0,251 0,049 0,000
T =60 °C, 400 rpm 345 0,050 0,447 0,200 0,251 0,052 0,000
1260 0,085 0,407 0,161 0,252 0,094 0,000
1440 0,090 0,403 0,157 0,252 0,098 0,000
1602 0,093 0,399 0,153 0,252 0,103 0,000
1680 0,094 0,398 0,152 0,252 0,104 0,000
1800 0,097 0,396 0,149 0,252 0,106 0,000
2700 0,104 0,382 0,136 0,255 0,122 0,000
2820 0,105 0,381 0,135 0,255 0,124 0,000
20160 0,151 0,349 0,109 0,245 0,142 0,002
21600 0,150 0,349 0,109 0,246 0,143 0,003
Experiment 4 t XEtOH XEtBu XR-2-PeOH XS-2-PeOH XR-2-PeBu XS-2-PeBu
[min] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol]
0 0,000 0,351 0,324 0,325 0,000 0,000
27 0,000 0,345 0,320 0,328 0,007 0,000
57 0,009 0,337 0,314 0,327 0,013 0,000
87 0,028 0,329 0,304 0,322 0,017 0,000
Bedingungen 237 0,033 0,314 0,292 0,326 0,035 0,000
Xi2-peon = 0,65 297 0,038 0,309 0,287 0,326 0,040 0,000
XiEBu = 0,35 342 0,041 0,306 0,283 0,326 0,043 0,000
MReaktionsgemisch = 29,37 g | 1257 0,086 0,264 0,244 0,324 0,081 0,000
MBeschichtung = 0,0904 g 1437 0,079 0,262 0,243 0,328 0,088 0,000
T =060 °C, 400 rpm 1599 0,084 0,258 0,239 0,328 0,091 0,000
1677 0,085 0,257 0,237 0,328 0,093 0,000
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1797 0,087 0,254 0,235 0,328 0,096 0,000
2697 0,096 0,239 0,223 0,331 0,111 0,000
2817 0,097 0,238 0,221 0,331 0,113 0,000
20160 0,152 0,201 0,181 0,320 0,144 0,002
21600 0,150 0,201 0,182 0,321 0,145 0,002
Experiment 5a t XEtOH XEtBu XR-2-PeOH XS-2-PeOH XR-2-PeBu XS-2-PeBu
[min] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol]
0 0,000 0,200 0,398 0,402 0,000 0,000
30 0,000 0,194 0,396 0,404 0,005 0,000
60 0,007 0,190 0,390 0,403 0,010 0,000
90 0,011 0,186 0,387 0,403 0,013 0,000
Bedingungen 120 0,014 0,182 0,384 0,403 0,016 0,000
Xi-peo = 0,8 150 0,018 0,180 0,381 0,402 0,019 0,000
XiEBu = 0,2 180 0,020 0,178 0,378 0,402 0,021 0,000
MReaktionsgemisch = 28,98 g 240 0,025 0,174 0,373 0,402 0,026 0,000
MBeschichung = 0,0944 g 326 0,039 0,166 0,365 0,398 0,031 0,000
T =060 °C, 400 rpm 375 0,034 0,165 0,365 0,402 0,035 0,000
1230 0,059 0,135 0,338 0,403 0,064 0,000
1405 0,064 0,131 0,334 0,403 0,068 0,000
1560 0,075 0,126 0,328 0,399 0,071 0,000
1650 0,067 0,126 0,330 0,404 0,073 0,000
1741 0,068 0,124 0,329 0,404 0,075 0,000
2653 0,078 0,111 0,318 0,405 0,088 0,000
2934 0,079 0,108 0,316 0,406 0,092 0,000
3000 0,080 0,108 0,314 0,406 0,092 0,000
20160 0,120 0,078 0,285 0,399 0,117 0,001
21600 0,119 0,077 0,286 0,399 0,118 0,001
Experiment 5h t XEtOH XEtBu XR-2-PeOH XS-2-PeOH XR-2-PeBu XS-2-PeBu
[min] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol]
0 0,000 0,199 0,399 0,402 0,000 0,000
26 0,000 0,194 0,396 0,405 0,005 0,000
56 0,007 0,189 0,391 0,403 0,009 0,000
86 0,010 0,186 0,388 0,403 0,013 0,000
Bedingungen 116 0,014 0,182 0,385 0,403 0,016 0,000
Xi-peo = 0,8 146 0,017 0,180 0,382 0,403 0,019 0,000
XiEBu = 0,2 176 0,019 0,177 0,380 0,403 0,021 0,000
MReaktionsgemisch = 28,99 g 236 0,024 0,172 0,375 0,403 0,026 0,000
MBeschichtung = 0,1096 g 322 0,030 0,167 0,369 0,403 0,032 0,000
T =60 °C, 400 rpm 371 0,032 0,164 0,366 0,403 0,035 0,000
1226 0,059 0,133 0,339 0,404 0,065 0,000
1401 0,063 0,129 0,335 0,404 0,069 0,000
1556 0,065 0,126 0,332 0,404 0,073 0,000
1646 0,067 0,124 0,331 0,404 0,074 0,000
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1737 0,068 0,122 0,329 0,404 0,076 0,000
2649 0,077 0,109 0,318 0,406 0,090 0,000
2930 0,079 0,106 0,315 0,406 0,093 0,000
2996 0,079 0,106 0,315 0,407 0,094 0,000
20160 0,120 0,078 0,285 0,399 0,117 0,001
21600 0,119 0,077 0,286 0,399 0,118 0,001
Experiment 5¢ t XEOH XEtBu XR-2-PeOH X§-2-PeOH XR-2-PeBu X$-2-PeBu
[min] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol]
0 0,000 0,185 0,407 0,409 0,000 0,000
30 0,005 0,180 0,402 0,408 0,005 0,000
60 0,010 0,176 0,396 0,408 0,010 0,000
87 0,015 0,172 0,393 0,407 0,013 0,000
Bedingungen 120 0,019 0,169 0,389 0,407 0,016 0,000
Xi2-peoH = 0,8 150 0,021 0,166 0,386 0,407 0,020 0,000
XiEBu = 0,2 180 0,023 0,164 0,383 0,407 0,022 0,000
MReaktionsgemisch = 24,38 g 300 0,032 0,155 0,375 0,406 0,032 0,000
MBeschichtung = 0,1188 g 360 0,036 0,151 0,371 0,406 0,035 0,000
T =60 °C, 400 rpm 420 0,043 0,146 0,364 0,405 0,042 0,000
1380 0,070 0,118 0,337 0,405 0,070 0,000
1500 0,071 0,115 0,335 0,405 0,073 0,000
1663 0,074 0,112 0,332 0,406 0,076 0,000
1860 0,077 0,108 0,329 0,406 0,079 0,000
2880 0,088 0,096 0,317 0,407 0,092 0,000
20160 0,120 0,078 0,285 0,399 0,117 0,001
21600 0,119 0,077 0,286 0,399 0,118 0,001
Experiment 6 t XEtOH XEtBu XR-2-PeOH X8-2-PeOH XR-2-PeBu XS-2-PeBu
[min] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol]
0 0,109 0,696 0,097 0,097 0,000 0,000
27 0,110 0,697 0,096 0,098 0,000 0,000
57 0,110 0,695 0,095 0,098 0,003 0,000
84 0,111 0,693 0,093 0,098 0,005 0,000
Bedingungen 117 0,111 0,693 0,092 0,098 0,006 0,000
Xi2-peon = 0,18 147 0,113 0,691 0,090 0,098 0,007 0,000
XiEBu = 0,72 177 0,110 0,693 0,089 0,098 0,009 0,000
Xigon = 0,1 297 0,112 0,691 0,085 0,098 0,014 0,000
MReaktionsgemisch = 30,25 g 357 0,113 0,689 0,083 0,098 0,017 0,000
MBeschichtung = 0,1138 g 417 0,117 0,685 0,079 0,099 0,021 0,000
T =060 °C, 400 rpm 1377 0,129 0,671 0,058 0,099 0,043 0,000
1497 0,128 0,671 0,057 0,099 0,045 0,000
1660 0,130 0,668 0,055 0,100 0,048 0,000
1857 0,131 0,665 0,052 0,101 0,051 0,000
2877 0,132 0,663 0,042 0,102 0,061 0,000
20160 0,173 0,648 0,031 0,088 0,061 0,000
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‘ 21600 ‘ 0,169 ‘ 0,650 ‘ 0,031 ‘ 0,089 ‘ 0,061 ‘ 0,000 ‘
Experiment 7 T XEOH XEtBu XR-2-PeOH X§-2-PeOH XR-2-PeBu X§-2-PeBu
[min] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol]
0 0,223 0,609 0,084 0,084 0,000 0,000
30 0,220 0,611 0,084 0,085 0,000 0,000
60 0,221 0,610 0,084 0,085 0,000 0,000
120 0,223 0,610 0,083 0,084 0,000 0,000
Bedingungen 180 0,222 0,609 0,083 0,084 0,002 0,000
Xi2-peon = 0,16 241 0,223 0,608 0,082 0,084 0,003 0,000
XiEBu = 0,64 300 0,219 0,610 0,082 0,085 0,003 0,000
Xigon = 0,2 360 0,223 0,608 0,081 0,085 0,004 0,000
MReaktionsgemisch = 30,17 g | 1261 0,209 0,614 0,077 0,088 0,012 0,000
MBeschichtung = 0,0879 g 1381 0,215 0,610 0,075 0,087 0,012 0,000
T =60 °C, 400 rpm 1500 0,214 0,611 0,074 0,087 0,013 0,000
1624 0,213 0,613 0,073 0,087 0,014 0,000
1740 0,214 0,611 0,073 0,087 0,015 0,000
2700 0,213 0,610 0,067 0,087 0,022 0,000
2824 0,209 0,615 0,066 0,087 0,023 0,000
2942 0,213 0,611 0,066 0,088 0,023 0,000
20160 0,249 0,589 0,036 0,080 0,045 0,000
21600 0,248 0,590 0,037 0,080 0,046 0,000
Experiment 8 t XEOH XEtBu XR-2-PeOH X§-2-PeOH XR-2-PeBu X$-2-PeBu
[min] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol] | [mol/mol]
0 0,326 0,528 0,073 0,073 0,000 0,000
27 0,325 0,529 0,073 0,073 0,000 0,000
57 0,327 0,527 0,073 0,073 0,000 0,000
117 0,327 0,528 0,073 0,073 0,000 0,000
Bedingungen 177 0,324 0,531 0,072 0,073 0,000 0,000
Xi2-peon = 0,14 238 0,325 0,530 0,072 0,073 0,000 0,000
XiEBu = 0,56 297 0,324 0,530 0,072 0,073 0,000 0,000
Xigon = 0,3 357 0,325 0,530 0,072 0,073 0,000 0,000
MReaktionsgemisch = 29,97 g | 1258 0,317 0,533 0,070 0,075 0,004 0,000
MBeschichtung = 0,0952 g 1378 0,314 0,536 0,070 0,075 0,005 0,000
T =60 °C, 400 rpm 1497 0,305 0,544 0,070 0,075 0,005 0,000
1621 0,303 0,545 0,070 0,075 0,006 0,000
1737 0,307 0,542 0,069 0,075 0,006 0,000
2697 0,295 0,552 0,068 0,076 0,009 0,000
2821 0,296 0,550 0,067 0,076 0,010 0,000
2939 0,301 0,545 0,067 0,076 0,010 0,000
20160 0,333 0,524 0,042 0,071 0,030 0,000
21600 0,332 0,526 0,041 0,071 0,029 0,000
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Anhang 7 — Herleitung der differentiellen Massenbilanz zur Beschreibung der
Reaktionsrate mit Porendiffusion

Die cindimensionale, differentielle Massenbilanz fiir den stationdren Zustand in einem
Volumenelement der Xerogelschicht besteht aus dem ein- und dem ausgehenden
Diffusionsterm Djein und Djaus sowie dem Reaktionsterm R (dargestellt in Abbildung A-6 und
Gleichung (A-1)) [272].

—>m .

0 X X+AX L

Abbildung A-6 — Schematische Darstellung zur eindimensionalen, stationdren, differentiellen Massenbilanz in einem
Volumenelement der Xerogelschicht

0= Di,ein - Di,aus —R (A—l)

Fiir die Diffusionsterme der Komponente 1 wird das Produkt aus der Stoffmengenstromdichte
Ji in mol m* s”! nach dem Ersten Fick 'schen Gesetz aus Gleichung (A-2) mit der zur Verfiigung
stehenden Flache Apifr gebildet.
; dc;
J l D — (A—2)

- i.dx

Fiir den Reaktionsterm wird eine Reaktion erster Ordnung angenommen mit der Reaktionsrate

ra, der Mantelfliche des Katalysators Ay und der Reaktionskonstanten k.

T =AM 'k,'Ci (A-3)

Da iiber die Lénge der Schicht integriert wird, geht die Mantelfliche als Produkt aus dem
duBeren Umfang U der Xerogelschicht und der Schichtstirke Ax ein. So folgt durch Einsetzen
der Gleichungen (A-2) und (A-3) in Gleichung (A-1) der folgende Ausdruck (A-4):

dCi dCi
0 = Aoigy | =i (=

. dx

))—U-Ax-k'-ci (A-4)
x+Ax
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Nach Umformen der Gleichung (A-4) und Bildung des Differenzenquotienten mit Ax — 0
ergibt sich die folgende Differentialgleichung (sieche auch Gleichung (5-6)).

dZCi _ U-k’
dxz N D 'ADiff

Ci (A-5)

Fir die Differentialgleichung zweiter Ordnung gelten die folgenden Randbedingungen:
Randbedingung 1:  c=co bei x =0
Randbedingung 2:  dci/dx =0 beix=L
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Anhang 8 — Sensitivititsanalyse zum Einfluss des Wirmestroms im Sumpf auf die

Konzentrationsprofile entlang der Kolonne

0,30 + e e
I
29
§ 0,20 -
s =
0,10 A
0,00 T T
0 100 200 300
t [min]
Sumpf (sim) K1 (sim) K2 (sim) K3 (sim) Destillat (sim)
——————— Sumpf (sim0,9) K1 (sim 0,9) K2 (sim 0,9) -===---= K3 (sim 0,9) ------- Destillat (sim 0,9)
— — — Sumpf (sim 1,1) K1 (sim 1,1) K2 (sim 1,1) — — — K3 (sim 1,1) — — — Destillat (sim 1,1)

Abbildung A-7 — Einfluss des Wirmestroms Queiz auf die berechneten Konzentrationsverldufe von 2-Pentanol entlang der
Kolonne. Als Reaktion wurde die kinetische Racematspaltung von 2-Pentanol (2-PeOH) mit Ethylbutyrat (EtBu) untersucht.
Als Produkte fielen Ethanol (EtOH) als Leichtsieder und 2-Pentylbutyrat (2-PeBu) als Schwersieder an. Die Verldufe mit der
Kennzeichnung K1 — K3 entsprechen den Seitenstutzen auf den Héhen 0,18 m, 0,36 m und 0,54 m. Variation von Queiz + 10%.

Anhang 9 — Sensitivititsanalyse zum Einfluss der Siedetemperatur im Sumpf auf die

Konzentrationsprofile entlang der Kolonne

0,4 06
R-2-PeOH
0,3 +— sezmomonssi
o8
3 c
I &D
g 0,2 1 z

0 100 200 300 0 100 200 300
t [min] t [min]
Sumpf (sim) K1 (sim) K2 (sim) K3 (sim) Destillat (sim)
------- Sumpf (sim0,9) K1 (sim 0,9) K2 (sim 0,9) ======= K3 (sim0,9) -==-=---- Destillat (sim 0,9)
— — — Sumpf (sim 1,1) K1 (sim 1,1) K2 (sim 1,1) — — — K3 (sim1,1) — — — Destillat (sim 1,1)

Abbildung A-8 — Einfluss der Siedetemperatur im Sumpf auf die simulierten Konzentrationsverldufe der Komponenten R-2-
Pentanol und Ethanol entlang der Kolonne. Als Reaktion wurde die kinetische Racematspaltung von 2-Pentanol mit

Ethylbutyrat untersucht. Die Verldufe mit der Kennzeichnung K1 — K3 entsprechen den Seitenstutzen auf den Hoéhen 0,18 m,
0,36 m und 0,54 m.
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