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1 Einleitung

Das Schreiben, das Schreiben,
Soll man nicht übertreiben,

Das kostet bloß Papier.
Wilhelm Busch,
Brief an Grete Meyer. 21. Februar 1899

Die Einleitung soll alle Grundlagen liefern, die für weitere Kapitel benötigt
werden. Gegenstand der Arbeit ist die Prozessintensivierung (PI) verschiedener
Systeme, wie enzymatischer Reaktionen mit dem Mikro-Enzym-Membran
Reaktor (MEMR) oder einer Schmierstoffsynthese als Modellsystem. Als ein
Werkzeug der PI wird die Mikroreaktionstechnik verwendet. Zur Ermittlung
von thermodynamischen Daten und Prozessdaten kommt das Reaktionskalori-
meter (RK) zum Einsatz. Zusätzlich werden verschiedene Methoden der Online-
und Inline-Analytik verwendet, die hier ebenfalls beschrieben werden sollen.

1.1 Prozessintensivierung

In der chemischen Industrie versteht man unter PI heute ganz allgemein die
Reduktion von Kosten und die Erhöhung der Selektivität chemischer Pro-
duktionsprozesse. Ziel der PI ist nach einem Thesenpapier der Dechema eine
drastische, ökonomische und ökologische Steigerung der Effizienz chemischer
und biologischer Prozesse und die Generierung neuer Produkte oder Produkt-
qualitäten. Die PI ist nicht klar zu definieren oder eindeutig abzugrenzen.
Von der Effizienzsteigerung von Prozessen durch Detailverbesserungen über
die Entwicklung von kleinen maßgeschneiderten Anlagen bis zur Entwicklung
neuer Verfahren reicht die Bandbreite der Möglichkeiten. Es geht nicht um
die Optimierung einzelner Produktionsschritte, sondern um die ganzheitliche
Prozessentwicklung. Dies bringt eine Verringerung der Zahl der Prozessschritte
und die Integration von Reaktion und Produktaufarbeitung mit sich (Prozess-
integration) [8].

1



1 Einleitung

Kinetische Charakterisie-
rung der Reaktion

• Wärmebilanz
• Stoffbilanz

Reaktordesign

• Wärmeabfuhr
• Kontinuierlich

Skalierung

• Mikro?

Abbildung 1.1: Ablauf der Prozessintensivierung

Daher ist zuvor eine ganzheitliche Analyse des Prozesses nötig. Diese Analyse
besteht aus der Ermittlung der Kinetik und somit dem Verstehen der Reakti-
on, dem Reaktordesign und der Skalierung (Abbildung 1.1). Die Kinetik der
Reaktion kann mit einem RK ermittelt werden, genauso wie die Abschätzung
der nötigen Kühl- oder Heizleistung. Beim Reaktordesign wird der geeignete
Reaktor für die ermittelten Reaktionseigenschaften ausgewählt. Skalierung
bedeutet die Überlegung wie groß oder klein ein Reaktor sein muss. Es muss
bedacht werden, dass je kleiner der Reaktor ist, desto weniger mögliche Ge-
fahren gehen von ihm aus. Auf der anderen Seite sollte der Reaktor nicht um
jeden Preis im Mikromaßstab sein.

PI beinhaltet auch, dass Trenn- und Aufarbeitungsschritte in die Reaktion
integriert werden. Hierbei sollen Mikro-, Mini- und Nanotechnologien sinnvoll
kombiniert werden, was eine höhere Flexibilität und einen Paradigmenwechsel
in der Reaktionstechnik und Verfahrenstechnik mit sich bringt [119]. Die Kom-
bination von Reaktion und Aufarbeitung in einem Reaktor bedeutet nicht nur
eine mögliche Verkürzung der Reaktionsdauer und eine kompaktere Anlage,
sondern auch einen Verlust an Freiheitsgraden. Die Aufarbeitung muss mit
der Reaktion kombinierbar sein, was möglicherweise eine Einschränkung des
Parameterraumes bedeutet. Daher sollte immer von Fall zu Fall geprüft werden,
ob es einen Vorteil bringt, Reaktion und Aufarbeitung zu kombinieren, oder
nicht. Durch diese Techniken kann die Reaktionskinetik maximal ausgenutzt
werden, was eine Reduktion der Betriebskosten und inhärente Sicherheit mit
sich bringt. Durch eine optimale Reaktionsführung muss weniger Lösungsmittel
zum Verdünnen der Reaktanden und somit Verlangsamen der Reaktion ver-
wendet werden, was eine Reduktion von Recycling- und Abfallströmen bewirkt.
Die Limitierungen in der Kinetik können mit dem neuen Konzept minimiert
werden.

In diesem Zusammenhang wird immer wieder die Wichtigkeit der interdis-
ziplinären Zusammenarbeit betont [65, 90]. Nur wenn Ingenieure, Chemiker
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und Wirtschaftswissenschaftler interdisziplinär an der Optimierung eines Pro-
zesses arbeiten, kann es zu einer ganzheitlichen PI führen. Auch bezüglich
der Sicherheit des Prozesses bietet die PI Vorteile. Da die Anlagen mit PI
bestmöglich ausgenutzt werden können, sind nur noch kleine Anlagen nötig,
die aufgrund ihres geringen Volumens und somit kleinen Mengen an möglicher-
weise gefährlichen Stoffen mehr Sicherheit bieten. Durch die kleinen Mengen
und die verbesserte Prozesskontrolle wird auch eine erhöhte Sicherheit ge-
währleistet [98, 124]. Mit dieser Technik wird der Trend in Richtung kleiner
Indoor-Anlagen gehen, und große Destillationstürme werden nach und nach
verschwinden [124].

Diese Miniaturisierung und Modularisierung bedeutet eine steigende Flexibi-
lität; so können kurzfristig und kostengünstig Anlagen bereitgestellt werden
[65]. Die möglichen Mehrkosten für die neue Anlage können dadurch aus-
geglichen werden, dass aufgrund der besseren Umsätze und Selektivitäten
weniger Rohstoffe benötigt werden. Des Weiteren können durch die effizientere
Umsetzung Energie- und Abfallkosten eingespart werden.

Miniaturisierung ist der Schlüssel der PI („producing much more with much
less“ [98]). Die Vorteile strukturierter Reaktoren tragen maßgeblich zur PI
bei. Es wird sogar gesagt, dass die Mikroverfahrenstechnik der „technologische
Kern“ der PI ist [8]. Mit der Mikrotechnik kommt auch der Grundgedanke
von Colin Ramshaw, die Reduktion der Anlagengröße, zum Einsatz. Mit ihr
lassen sich durch große Oberfläche/Volumen-Verhältnisse bessere Stoff- und
Wärmetransporte bewerkstelligen, was vorteilhaft für die Selektivität sein
kann (Prozessverstärkung) [8]. Auch für die Reduktion der Kosten bietet
die Mikrotechnik Vorteile. Durch die kleinen Anlagen sowie den geringeren
Einsatz von Lösungsmitteln kann Energie für den Betrieb der Anlage und
die Aufarbeitung von Lösungsmitteln eingespart werden. Die Kosten für die
Aufarbeitung machen oft einen Großteil der Gesamtkosten eines herkömmlichen
Prozesses aus. Ein Nachteil nicht nur der Mikrotechnik, sondern auch der PI
allgemein ist, dass oft eine komplette Anlage ersetzt werden muss, so dass hohe
Investitionskosten entstehen. Die alternativen Verfahren müssen den etablierten
Verfahren deutlich überlegen sein, damit diese Mehrkosten akzeptiert werden
[65].
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