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Kapitel 1 

Einleitung 

Verfahren der Hochdrucktechnik wurden zum ersten Mal in die industrielle Praxis um- 
gesetzt, als Haber und Bosch im Jahre 1913 Ammoniak aus den Elementen Stickstoff 

und Wasserstoff bei einem Druck von 25 MPa synthetisierten. Auf dem Gebiet der 

Trenntechnik wurde in den sechziger Jahren des letzten Jahrhunderts ein erstes Patent 
auf ein Verfahren zur extraktiven Gewinnung von Naturstoffen mittels überkritischer 

Gase vergeben [79]. Seither wird die Hochdruckextraktion, die auch als überkritische 

Fluidextraktion (Supercritical Fluid Extraction, kurz SFE) bezeichnet wird, vor allem 

in der Lebensmitteltechnologie eingesetzt, da durch die Verwendung überkritischer 
Gase auf physiologisch bedenkliche Lösungsmittel verzichtet werden kann. Typische 
Anwendungen sind die Entkoffeinierung von Kaffee[17], die Extraktion von Hopfen 
[23, 70] oder Gewürzen [69] und in letzter Zeit auch die schonende Entalkoholisierung 

von Wein [22]. In der Forschung wird intensiv nach weiteren Einsatzgebieten überkri- 

tischer Stoffe gesucht, die sich von Anwendungen in der Kunststofftechnik über die 
Verwendung als Reaktionsmedium [37] bis hin zur Produktion von feinst zerstäubten 

Nanopartikeln [67] erstrecken. 

All diesen Verfahren ist gemeinsam, daß sie auf dem Einsatz von hochverdichteten 
Gasen basieren. Einer der dabei am häufigsten eingesetzten Stoffe ist Kohlendioxid 
(CO>). Der kritische Punkt von Kohlendioxid liegt bei 747 = 304,2 K, pır = 7,39 MPa 

und px- = 468 kg/m? [2]. Bei Drücken und Temperaturen oberhalb dieses Punktes 
findet kein diskontinuierlicher Phasenübergang von flüssig nach gasförmig mehr statt. 

Vielmehr kann in diesem Bereich die Dichte kontinuierlich von flüssigkeitsähnlich zu 
gasähnlich variiert werden. Da die Lösungseigenschaften eines Stoffes u.a. direkt mit 
dessen Dichte korrelieren, werden überkritische Gase somit zu flexibel anpaßbaren 

Lösungsmitteln. In Verbindung mit den im Vergleich zu reinen Flüssigkeiten hohen 

Diffusionskoeffizienten eignen sich überkritische Fluide gut zur Trennung fluider Ge- 

mische. Im Falle von Kohlendioxid kommt die Eigenschaft hinzu, daß der kritische 

Punkt bei sehr niedrigen Temperaturen liegt, wodurch bei temperaturempfindlichen 

Wertstoffen eine schonende Trennung ermöglicht wird. Eine Anwendung dieser Ei- 

genschaften ist z. B. die von Chrisochoou vorgeschlagene extraktive Trennung des 

Racemats eines pharmazeutischen Produktes [10, 11, 12]. 

Während bei der herkömmlichen Flüssig-Flüssig-Extraktion nur zwei Phasen im Gleich- 
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gewicht stehen, kann es bei Verwendung überkritischer Lösungsmittel vorkommen, 

daß zusätzliche fluide Phasen gebildet werden, die den Trennprozeß beeinflussen kön- 

nen. Wie frühe Untersuchungen von Snedeker [58] zeigten, kann es bereits bei Zumi- 

schung von nahekritischem Kohlendioxid zu einfachen binären Gemischen, z. B. aus 

Wasser und Aceton, zur Ausbildung eines fluiden Dreiphasen-Gleichgewichtes kom- 

men. In einigen Fällen läßt sich das Auftreten solcher Phänomene aus dem Phasenver- 

halten der binären Randsysteme vorhersagen. Einige ternäre Gemische aus Kohlendi- 

oxid, Wasser und einem Alkohol bilden sogar fluide Vierphasen-Gleichgewichte aus, 

welche aus dem Verhalten der Zweistoffsysteme nicht direkt abzuleiten sind. Für die 

Auslegung extraktiver Trennverfahren ist es unabdingbar, über das ternäre Phasenver- 

halten des eingesetzten Gemisches exakt Bescheid zu wissen, um Gebiete mit derarti- 

gen Mehrphasen-Gleichgewichten meiden zu können. Es wäre daher wünschenswert, 

ein möglichst einfaches Vorhersagewerkzeug für das Auftreten solcher Zustände zu 

besitzen. 

Daneben sind fluide Mehrphasen-Gleichgewichte für die Thermodynamik von Inter- 
esse, da sie Zustände mit geringer Anzahl thermodynamischer Freiheitsgrade darstel- 

len. Der Informationsgehalt solcher Zustände wurde bereits von van Konynenburg und 
Scott [39] dazu benutzt, um eine Klassifikation von binären Gemischen vorzunehmen. 

Darauf aufbauend wurden mit Hilfe von mathematischen Modellen globale Phasen- 

diagramme [15] für binäre Gemische entworfen, die in einer Art Landkarte das Pha- 

senverhalten systematisch einteilen. Für eine ähnliche Einteilung ternärer Gemische 
existieren bereits erste Ansätze [7, 52]. 

Die vorliegende Arbeit beschäftigt sich mit zwei Aspekten aus diesem Themenkom- 
plex. Im ersten Teil (Kapitel 2 und 3) werden Ergebnisse aus systematischen Untersu- 
chungen zum Phasenverhalten in ternären Gemischen aus Kohlendioxid, Wasser und 
einem Alkohol vorgestellt. In diesen fluiden Gemischen treten in technisch interes- 
santen Zustandsbereichen Mehrphasenzerfälle auf. Während sich Kapitel 2 mit den 
thermodynamischen Grundlagen zu diesen Gleichgewichten befaßt, werden in Kapi- 
tel 3 die experimentellen Ergebnisse dargestellt und erläutert. 

Gegenstand des zweiten Teils der Arbeit (Kapitel 4) ist die Auswirkung von Mehr- 
phasen-Gleicghgewichten auf technische Prozesse, hier im Speziellen auf die Hoch- 
druckexl:ral@on. Es wird ein mathematisches Modell vorgestellt, welches das Auftre- 
ten von Fll‘el flui:?en Phasen in einem Extraktionsprozeß berücksichtigt. Ergebnisse aus 
S1rmflanoner_n mit diesem Modell werden mit experimentellen Daten aus einer Hoch- d:ucl_;extr?kuon.?anlage verglichen und daran die Auswirkungen des Dreiphasenzerfal- 
les dxsk11l:wrt. Die eigens zu diesem Zweck auf gebaute Anlage ermöglichte es mittels 
Schaugläsern, sowohl optisch-qualitative als auch analytische Ergebnisse zu erhalten.



Kapitel 2 

Thermodynamische Grundlagen 

Die in dieser Arbeit untersuchten Gemische aus Kohlendioxid, Wasser und Alkoholen 
zeigen im kritischen Zustandsbereich von reinem Kohlendioxid Mehrphasenzerfäl- 
le, welche für die Thermodynamik von Mischungen von besonderem Interesse sind. 
Bevor jedoch in diesem Kapitel genauer auf diese Zerfälle eingegangen wird, sollen 
zunächst die thermodynamischen Grundlagen zur mathematischen Modellierung von 
Phasengleichgewichten näher erläutert werden. 

2.1 Modellierung des Phasengleichgewichts 

2.1.1 _  Phasengleichgewichtsbedingungen 

Die in der Verfahrenstechnik eingesetzten Modelle zur Simulation von thermischen 
Trennprozessen basieren auf der Berechnung von Phasengleichgewichten. Die dazu 
benötigten Gleichungen gehen auf das bereits von Clausius [14] formulierte allgemei- 
ne Gleichgewichtsprinzip 

ÖSl yn = 0, (2.1) 

zurück, welches in Worten ausgedrückt bedeutet, daß in einem abgeschlossenen” ther- 
modynamischen System mit konstantem Volumen V solange irreversible Prozesse un- 

ter Erhöhung der Entropie ‚S ablaufen, bis schließlich im Gleichgewicht ein Maximum 

erreicht wird. 

Aus dieser allgemeinen Beziehung lassen sich mit Hilfe eines Gedankenexperiments 
[63] u.a. Gleichungen herleiten, die den Gleichgewichtszustand eines Systems in ein- 

deutiger Weise beschreiben: 

T = konst. Thermisches Gleichgewicht (2.2) 

D = konst. Mechanisches Gleichgewicht (2.3) 

ur = konst. ‚k=1...K Stoffliches Gleichgewicht (2.4) 

D)Ein abgeschlossenes System kann mit seiner Umgebung definitionsgemäß weder Energie noch Materie 

austauschen, was sich in der Konstanz seiner inneren Energie und in konstanten Stoffmengen der beteiligten 

Komponenten ausdrückt.



Hierin ist /g das chemische Potenial der Komponente k. Besteht das System aus meh- 

reren homogenen Teilen, die im folgenden als Phasen bezeichnet werden, so ergeben 

sich daraus die Beziehungen 

TO — TD (2.5) 
DO = p# (2:6) 
O u k 1W (2.7) 

Die in Klammern gesetzten Hochindices z = 1...! — 1 kennzeichnen hierbei die 

einzelnen Phasen. 

In der Praxis werden die ersten beiden Gleichungen (2.5) und (2.6) häufig in dieser 

Form nicht genutzt, sondern tauchen nur dahingehend auf, daß man im Phasengleich- 

gewicht einheitliche Temperatur und einheitlichen Druck voraussetzt und diese aus 

Bilanzgleichungen berechnet oder als gegeben voraussetzt. Von besonderer Bedeu- 

tung sind dann die K - (! — 1) Beziehungen (2.7). Da die chemischen Potentiale von 
den Konzentrationen der einzelnen Komponenten abhängen, stellen sie eine Möglich- 

keit zur Verfügung, die Zusammensetzung der einzelnen Phasen zu berechnen. 

Die Berechnung des chemischen Potentials erfolgt durch Integration der Maxwell- 

schen Beziehung 

Öpk 

ÖP Irn 

mit dem partiellen molaren Volumen V;. Je nachdem, welcher Bezugspunkt für die 
Ix_1tegratmn gewählt wird, ergeben sich unterschiedliche Berechnungsansätze. Der in 

dieser Arbeit gewählte Ansatz verwendet den Zustand des idealen Gases als Bezugs- 

p1}nkt. Nach Emfuhrung der sogenannten Fugazität f einer Komponente k ergibt sich 
für das chemische Potential der allgemeine Ausdruck 

=% (2.8) 

E 
a 

wobei der erste Summand auf der rechten Seite, das chemische Potential der reinen 
Komponente k, nur von dem in allen Phasen konstanten Druck p und der konstanten 
’I‘empera_tm T abhängt. Damit lassen sich die Gleichungen (2.7) durch die sogenannten 
Isofugazitätsbeziehung 

4k = or (p,T) + RT In (2.9) 

E (2.10) 
ersetzen. 

Mit der Definition des Fugazitätskoeffizienten 

&T K (2.11) 
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ergibt sich die in dieser Arbeit verwendete Form der stofflichen Gleichgewichtsbedin- 

gung - ö “ - 

E S a (2.12) 

2.1.2 Stabilitätskriterien 

Zur Herleitung der Gleichgewichtsbedingungen (2.5)-(2.7) aus Extremalprinzipien 
werden nur die ersten Ableitungen der thermodynamischen Potentialfunktionen wie 
z. B. der Entropie S = S(U,V,nı,...,nx£) herangezogen. Mathematisch ausge- 
drückt werden nur die stationären Punkte der Funktionen gesucht. Ob es sich bei 

diesen Punkten um Minima oder Maxima, oder in thermodynamischer Hinsicht um 
stabile/metastabile oder instabile Gleichgewichtszustände handelt, kann mit diesen 

Gleichungen nicht getestet werden. Um zu prüfen, ob ein stabiler bzw. metastabi- 

ler Zustand vorliegt, ist es nötig, die zweiten Variationen der Potentiale zu betrachten. 
So muß die Entropie in einem abgeschlossenen System bei gegebenem Volumen ein 
Maximum besitzen, was mit der Ungleichung 

n (2.13) 

bzw. aufgrund der Homogenität der Zustandsgröße Entropie mit 

z 
E S (2.14) 

geprüft werden kann. Systeme, welche diese Bedingung erfüllen, werden als lokal 
stabil oder stabil hinsichtlich benachbarter Phasen bezeichnet. Die zweite Variation 
der Entropie läßt sich mathematisch als quadratische Form 

M K K 823 

26 — BA Z —— — —— ÖN,;ÖN| 
z öU SUz8U +3V26V +Z„Z;6NÖN RET 

K 62 
S 

E E 2.15 +2 öUÖN —— — —— $UöN.+2 6VÖN —— ÖVöN4 + (2.15) 

D 5V Haan 

interpretieren. Durch wiederholte Anwendung der Legcndre-Tramformgtion”, wel- 

che formal einen Übergang zu einem anderen thermodynamischen Potential darstellt, 

YDie wichtigsten mathematischen Grundlagen zu dieser Transformation sind in Anhang D.1 zusammen- 

gefaßt.



Jäßt sich diese Bedingung für binäre Gemische in eine Formulierung auf Basis der 

freien Enthalpie 
&G i >0 (2.16) 

6N12 p:T,N2 

bzw. — 

äg >0 (2.17) 
Örı T 

überführen [63]. 

Neben dieser lokalen Stabilität wird von Gibbs noch der Begriff der Stabilität ge- 

genüber nicht benachbarten Phasen oder globale Stabilität eingeführt. Eine Phase ist 

global instabil, wenn ein Zerfall in zwei oder mehrere Gleichgewichtsphasen möglich 

ist, welche die Phasengleichgewichtsbedingungen (2.5-2.7) und zusätzlich das Streben 

nach maximaler Entropie bzw. minimaler freier Enthalpie des Gesamtsystems erfül- 

len. Graphisch ist die Situtation für ein binäres Gemisch in Abbildung 2.1 dargestellt. 

Molanteil z1 — 

A„bbildung 2.1: ('_iragl_aische Darstellung einer global instabilen Phase eines bi- 
nären Gemisches im G,x-Diagramm (G 4, < Ga) 

Wie in [61] erläutert, erfüllen die beiden Phasen / und 7T im Zweistoffgemisch die 
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stoffliche Gleichgewichtsbedingung genau dann, wenn sie eine gemeinsame Tangen- 
te besitzen. Betrachtet man das Gemisch der Zusammensetzung 7, so 1äßt sich dies 
zum einen durch die homogene Phase A als auch durch eine Mischung Anr aus den 
beiden Phasen / und 7T darstellen. Da die freie Enthalpie der Mischung Ay kleiner 
ist als die der homogenen Phase A, ergibt sich aus der allgemeinen Stabilitätsbedin- 
gung, daß ein Gemisch der Zusammensetzung x in die beiden nicht benachbarten 
Gleichgewichtsphasen / und IT zerfällt und somit instabil ist. Da die homogene Pha- 
se A zwar die lokale Stabilitätsbedingung (2.16) erfüllt, aber global betrachtet instabil 
ist, wird sie als metastabil bezeichnet. 

Auf der Grenze zwischen metastabilem und lokal instabilem Bereich liegen die Gemi- 
sche, für die das Glei_chheitszeichcn aus (2.16) zutrifft. Dies sind die Wendepunkte auf 

den Isothermen im G,x-Diagramm (W,;, bzw. W2 in Abbildung 2.2). Die graphische 

Molanteil x 1 —> 

Abbildung 2.2: Isotherme in einem G,z-Diagramm für ein binäres Gemisch bei 

D = konst. Der Bereich zwischen den Diagrammrändern und den 1?unkten Pı 

bzw. P> entspricht dem stabilen Gemischbereich, die Zustände zwischen den 

Wendepunkten Wi und W3 sind instabil. Die restlichen Zustände werden als 

metastabil bezeichnet. 

Verbindungslinie aller Gemische, welche durch Wendepunkte auf den Isothermen re- 

präsentiert werden, wird als Spinodale bezeichnet. 

Soll ein Gemisch auf globale Stabilität überprüft werden, kann das sogenannte Tan- 
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gentenebenenkriterium benutzt werden, welches auf den Betrachtungen aus Abbil- 

dung 2.1 basiert. Die globale Instabilität der Phase A ist darin nach [27, 42] dadurch 

charakterisiert, daß die Tangente an die Isotherme bei z.4 letztere nochmals in einem 

anderen Punkt schneidet. Mathematisch formuliert bedeutet dies, daß die Differenz D 

zwischen der Isothermen und der Tangente an einem Punkt ihr Vorzeichen wechselt 

(siehe Abbildung 2.3). Heidemann und Michelsen [27, 42] leiten daraus allgemein für 

Mehrstoffgemische die Ungleichung 

K 

D(#)= Xx (pa(2) — pu(26)) 20 VT (2.18) 
k=1 

ab, wobei hierin der Index 0 die sog. Testphase bezeichnet, welche im obigen Beispiel 

durch die Phase A repräsentiert wird. Ist diese Ungleichung für die Testphase erfüllt, 

so ist diese global stabil. 

C 
—
 

0 z 1A 1 

Molanteil xz1 —> 

Abbildung 2.3: Graphi: z . 

nären Gl:'‚l;r=;isch sche Interpretation des Tangentenebenenkriteriums im bi- 

X1_rd. die Ungleichung (2.18) für die eine Testphase erfüllt und beträgt der Abstand D 
. i;:1;1:; sPeznel.leä‘ Gemischzusammensetzung null, so besitzen diese beiden Punkte 

einsame Tangente und bilden nach den obi i C ] gen Ausführun in Phasen- 
gleichgewicht. Das Tangentenebenenkriterium ist somit auch in gewigszzr%vneise daäl 
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geeignet, Phasengleichgewichte zu bestimmen bzw. ein Gemisch auf die Existenz von 
Mehrphasen-Gleichgewichten zu überprüfen. Weiterhin läßt sich die Stabilität eines 
Phasengleichgewichtes mit Hilfe des Tangentenebenenkriteriums prüfen, wie in Ab- 
bildung 2.4 dargestellt. Das Kriterium wird dabei einfach auf eine Gleichgewichtspha- 
se als Testphase angewendet. 

instabil stabil 

Tangente 
Testphase Testphase 

—
 

Gleichgewichtsphase 5 Gleichgewichtsphase 

0 0 1 0 %o 1 

Molanteil 571 —> Molanteil z 1 —> 

Abbildung 2.4: Überprüfung der globalen Stabilität eines Phasengleichgewichts 

mit Hilfe des Tangentenebenenkriteriums im binären Gemisch 

Für ternäre Gemische ist zur Herleitung einer (2.16) entsprechenden Formulierung 
der Stabilitätsbedingung eine weitere Legendre-Transformation der freien Enthalpie 

nötig. Dabei wird die Stoffmenge der ersten Komponente durch deren chemisches 
Potential als freie Variable ersetzt, und es entsteht ein thermodynamisches Potential 

F (p,T,u1; Na, N3), welches keinen eigenen Namen besitzt. Mit dessen Hilfe er- 

gibt sich eine ähnliche Formulierung der lokalen Stabilitätsbedingung wie für binäre 

Gemische 

&G' SE > 0*% ZU9 
ÖNZ F S 

D, T,p1,N3 

Auch graphisch lassen sich ähnliche Überlegungen zur Unterteilung der Gemische in 

stabil, metastabil und instabil anstellen. Da dies für die theoretische Betrachtnmg von 

trikritischen Punkten von Interesse ist, wird hierzu auf den Abschnitt 2.2.3 verwiesen. 
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2.1.3 Kritische Phänomene 

Fügt man in Abbildung 2.2 mehrere Isothermen ein, so ergibt sich für typische bi- 

näre Gemische der in Abbildung 2.5 dargestellte Verlauf der Gleichgewichtslinien und 

der Spinodalkurven. Es ist ein Bereich zu erkennen, in dem sich die beiden Gleich- 

gewichtsphasen einander nähern und schließlich zusammenfallen. Ein derartiger Zu- 

stand wird im allgemeinen als kritischer Zustand bezeichnet. Dieser Zustand befindet 

sich zum einen auf der Spinodalkurve, für ihn gilt somit das Gleichheitszeichen in 

(2.16) 
G E — (2.20) 

p,T,N2 

zum anderen besitzt die Spinodalkurve dort einen Extrempunkt, was zu einer zweiten 

Bedingung für diesen kritischen Zustand führt 

BG 
ö—1v? = 0 . (2.21) 

p,T,N2 

Diese Gleichungen können auch rein analytisch hergeleitet werden [61] und ermögli- 
chen es, in einem binären Gemisch unter Vorgabe des Drucks p;.- die fehlende Tem- 

peratur 7, sowie die Gemischzusammensetzung T1,£- in einem kritischen Zustand 

zu bestimmen. 

Kritische Zustände sind trotz der Lage auf der Spinodalkurve stabile Gleichgewichte. 
Der Grund liegt darin, daß bei der Suche nach Gleichgewichtszuständen nach Ma- 
xima der Entropie gesucht wird. Mathematisch betrachtet besitzt eine Funktion ein 
Mafimm‚ wenn das erste Differential verschwindet und das erste höhere Differen- 
tial, welches ungleich Null ist, negativ ist. Mit der in Abschnitt 2.1.2 eingeführten 

Legendre-Transformation ergibt sich daraus für binäre Gemische, daß das erste höhe- 
re, von Null verschiedene partielle Differential der freien Enthalpie positiv sein muß 

öNn7 Üaa ; (2.22) 

Ein Nachweis dafür, daß dies bei kritischen Zuständen zutrifft, ist in [55] zu finden. 

Kritisn_:{ze Phänomene treten nicht nur in binären Gemischen auf. Bei Reinstoffen stellt 
der k:}1usche Endpunkt der Dampfdruckkurve einen derartigen Zustand dar. In ternären 
Germsch;n gibt es kritische Entmischungspunkte, wie sie z. B. in Abbi.ld£mg 2.5 dar- 
_gestellt sind. Dort sind jedoch theoretisch auch andere kritische Phänomene de.nkbar 
mfienen noch höhere partielle Differentiale verschwinden. Ein Beispiel für Solcilé 
kritischen Zustände höherer Ordnung wird in Abschnitt 2.2.3 genauer erläutert. 
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instabil 

metastabil 

Spinodale_—7 

Gleichgewichtskurve —] 

Molanteil z1 —— 

Abbildung 2.5: G,x-Diagramm für ein binäres Gemisch bei p = konst. Darge- 
stellt sind drei Isothermen bei unterschiedlicher Temperatur, sowie die Phasen- 
gleichgewichtslinien und die Spinodalkurven. 

2.1.4 Thermische Zustandsgleichungen 

Zur Lösung der Isofugazitätsbedingungen in der Form (2.12) werden Gleichungen 
benötigt, welche eine Beziehung zwischen dem Fugazitätskoeffizienten und den meß- 
baren Größen Druck, Temperatur und Zusammensetzung herstellen. Für den Zusam- 
menhang zwischen diesen Größen läßt sich allgemein der Ausdruck 

pV p 3 F ( RT) z 
= — -1-1n5+=>=> —— ]dV - In RT Tn 7 

K-1 
1 ä öp Z PE Y{ er dV (2.23) 

R2 /V [k=1 ( “ O T‚V‚:l:;;ek) ] 

finden [61], in welchem noch das molare Volumen V als zusätzliche Variable vor- 

kommt. Dieses kann mit einer thermischen Zustandsgleichung 

D= DV EK (2.24) 

ersetzt werden. 
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Die heute gebräuchlichen thermischen Zustandsgleichungen können in drei Gruppen 

eingeteilt werden: 

e Kubische Zustandsgleichungen (z. B. Redlich-Kwong, Peng-Robinson) 

e Virialgleichungen (z. B. BWR-Zustandsgleichung) 

e Thermische Zustandsgleichungen aus der Statistischen Thermodynamik (z. B. 

BACKONE-Zustandsgleichung) 

Zustandsgleichungen aus der Gruppe der kubischen Zustandsgleichungen besitzen im 
Hinblick auf den Ausdruck für den Fugazitätskoeffizienten die Eigenschaft, daß sich 

die resultierenden Integrale analytisch lösen lassen. Außerdem hat sich in einer Reihe 
von Untersuchungen gezeigt, daß sich mit diesem Typ das qualitative Phasenverhalten 

von Gemischen mit vertretbarem numerischen Aufwand im Vergleich zu den anderen 

Gruppen sehr gut wiedergeben läßt. 

Aufgrund dieser Eigenschaft wurde für diese Arbeit für die Modellierung der Pha- 
sengleichgewichte eine kubische Zustandsgleichung verwendet, die Gleichung nach 
Redlich-Kwong-Soave (RKS-Gleichung). Diese geht auf die 1949 von Redlich und 

Kwong [49] veröffentlichte druckexplitzite Form 

RT __ Akr Ter 

V-b V(V+5) 

zurück, deren kubischer Charakter sich in der impliziten Form 

s RT S m V ——V2+(“i ?-!°-i—5piib—b2) ELE ME 

Dp= (2.25) 

P P T D T 

erkennen läßt. In dieser Gleichung wird der Druck eines Fluids durch einen absto- 
Benden Hartkugelanteil mit Berücksichtigung des Eigenvolums der Moleküle im Pa- 
rameter b und einen Anziehungsterm mit dem Energieparameter a = Q, ı/ * Tar be- 
schrieben. Diese beiden Parameter lassen sich für Reinstoffe aus den kritischen Daten 
berechnen: 

22 

a = 0 42748% (2.27) 
Dkr 

b= 08664 RThr _ (2.28) 
Dkr 
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Soave [59] hat diesen Ansatz verallgemeinert und die Temperaturabhängigkeit durch 
die Beziehung 

a(T) =a(T)8rr (2.29) 

ersetzt. Er schlägt für den Temperaturverlauf von a& selbst 

2 
T 

a(T)= ll +m (1 _ —)] (2.30) 
Tkr 

vor, wobei der Parameter m zur besseren Wiedergabe des Verlaufs der Dampfdruck- 
kurve mit Hilfe des azentrischen Faktors anzupassen ist. Für polare Stoffe gibt Soave 
[60] die Funktion 

(T)=1+ (m + n%‚i (1 — %) (2.31) 

mit zwei anpaßbaren Parametern m und n an. Werte dieser beiden Parameter sind für 
eine Reihe von Reinstoffen u.a. bei Sandarusi [53] zu finden. 

Zur Vereinfachung der Ausdrücke in der impliziten Form der RKS-Gleichung wird 

schließlich noch der Realgasfaktor 

DV 
= — 2.32 Z RT (2.32) 

eingeführt, wodurch sich mit den dimensionslosen Paramtern 

P 
A = Q‚RT‚1_'2' (2.33) 

Z WE 2.34 B bRT (2.34) 

die übersichtlichere Form 

Z_Z?+(A-B-B’)Z-AB=0 (2.35) 

ergibt. 

2.1.5 Mischungsregeln 

Die in Abschnitt 2.1.4 vorgestellten Zustandsgleichungen wurden ursprünglich ba- 

sierend auf dem Modell eines Reinstoffes entworfen. Dem liegt die Yorstel_lung von 

Wechselwirkungen zwischen Molekülen gleicher Art zugrunde. Um die Gleichungen 
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auch für Gemische nutzen zu können, müssen unterschiedliche Moleküle in den Para- 

metern berücksichtigt werden. Dies erfolgt entsprechend der One-Fluid-Theorie nach 

van der Waals [72] durch geeignete Kombination der Reinstoffparameter mit Hilfe 

der Konzentrationen der einzelnen Stoffe. Man spricht dabei von Mischungsregeln. In 

der Literatur existieren eine Vielzahl von Ansätzen zu solchen Mischungsregeln. Eine 

Diskussion zu Vor- und Nachteilen der einzelnen Ansätze ist u.a. bei [16, 36, 47] zu 

finden. 

Aus der One-Fluid-Theorie ergeben sich für die Bestimmung der beiden Parameter 

der RKS-Gleichung die beiden Gleichungen 

a= Z Z TKTIOKL (2.36) 

K K 

b= Z zKzIÖkL- (237) 

Hierin enthalten die indizierten Paramter ax; und b;.; die bereits angesprochenen Wech- 

selwirkungen zwischen den Molekülen, die durch geeignete Kombination der Rein- 

stoffparameter gebildet werden. Für Gemische aus Komponenten, deren Eigenschaf- 

ten sich nicht wesentlich unterscheiden, wird für den Attraktionsparamter ax; häufig 

der geometrische Mittelwert 

aklı = a’a (238) 

benutzt, während b;; aus dem arithmethischen Mittel 

b=0,5(bx + br) (2.39) 

gewonnen wird. Sind stark unterschiedliche Molekülsorten beteiligt, wird dem v. a. in 
der Beziehung für den Attraktionsparameter durch Einführung eines asymmetrischen 
Wechselwirkungsparameters k;.; 

axı = Yaraı (1 — kgı) (2.40) 

Rechnung getragen. 

Diese hauptsächlich aus statistischen und empirischen Überlegungen entwickelten 
S@%Mschmgsregeh versagen jedoch bei der Beschreibung von stark realen Ge- 
mischen, wie sie z. B. bei Vorhandensein polarer Stoffe entstehen. Für solche Gemi- 
sche wird oft auf Regeln zurückgegriffen, die auf einer Modellierung der freien Exze- 
ßenthalp_igG' E beruhen. Diese Ansätze finden auch Verwendung bei der Berechnung 
von Aku'wtätskoeffizienten. Diese Art von Mischungsregeln stellt somit ein Binde- 
glied zwischen der rein auf Zustandsgleichungen beruhenden Phasengleichgewichts- 
be:;:hr;:ibung mittels Fugazitätskoeffizienten und der Methode der Aktivitätskoeffizi- 
enten dar. 
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Hauptvertreter dieser Modelle sind die Mischungsregeln, die auf einen Ansatz von 
Huron und Vidal [31] zurückgehen, die mit der Annahme eines Fluides unter unend- 
lichem Druck eine Beziehung zwischen den beiden Parametern a und b herleiteten: 

K s 
GE 

2 4n 
In dieser Beziehung stellt g£ die freie molare Exzeßenthalpie des Gemisches bei un- 
endlich hohem Druck dar. Hierfür können alle gängigen Ansätze (UNIFAC, NRTL, ...) 
verwendet werden. Für die Beschreibung der in dieser Arbeit untersuchten Gemische 
hat sich der NRTL-Ansatz nach Renon und Prausnitz [51, 61] bewährt, mit dessen 

Hilfe sich aus dem allgemeinen Ansatz (2.41) die Beziehung 

ET ZK:Ik ag _ 1 X11 2ebıCir exp F%ä'ä—‘“)] (2.42) 
b mi %e A DLı mdr exp (— SS 

ergibt. Der von der verwendeten thermischen Zustandsgleichung abhängige Parameter 

A beträgt für die RKS-Gleichung A = In 2. Die in der Mischungsregel auftauchenden 
Parameter a und C4 entsprechen den NRTL-Gemischparamtern. In C4 steckt dabei 

die Differenz der Wechselwirkungsenergie zwischen den ungleichen Molekülsorten / 
und k und derjenigen zwischen den gleichen Molekülen k und k. Daraus ergibt sich für 
die Parameter C4 die Bedingung Cxx = 0. Gleiches gilt für den Asymmetrieparame- 
ter Aık: @xk = 0. Während dieser jedoch der Symmetriebedingung &4 = @xı genügt, 

wird aus der Bedeutung von Cix klar, daß für diesen Ciz * Ck gilt. Somit ergeben 
sich pro Stoffpaarung 3 Parameter. Manchmal wird noch eine Temperaturabhängig- 

keit eingeführt, um eine bessere Beschreibung des Phasengleichgewichtsverhaltens 

zu ermöglichen, so daß sich die Parameterzahl weiter erhöht. 

Mit der Beziehung (2.42) kann jedoch nur einer der beiden Parameter a und b be- 

stimmt werden, Als zweite Gleichung wird hier die einfache lineare Mischungsregel 

für b 
K 

b= Z zubk (2.43) 
k=1 

verwendet, die sich aus (2.37) und (2.39) ergibt. 

Zusammen mit der RKS-Gleichung (2.35) ist damit das Werkzeug komplett, um aus 

(2.23) die Fugazitätskoeffizienten zu berechnen. Mit den Abkürzungen 

C 
Eık = exp (— %’;le) (2.44) 
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ergibt sich dafür die Beziehung 

In = Z(Z=1)-h(Z-B)+ 

L 1 E)- Pa ı E 
. { ak 1 [Ei1 IlblclkEl.lc r (2'45) 

d% Iin2| , zl 

K Ckı Z£=l Bn Enl - Z:£=l Imbmcm.lEml 
+bx Z zıEkı = 3 

= (D zZmbmCmiEmt) 

Die Umformungen, die zu diesem Ausdruck führen, können z. B. aus [8] entnommen 

werden. 

2.2 Beispiele für Mehrphasen-Gleichgewichte 

2.2.1 Phasenregel 

Die maximale Anzahl an Phasen, in die ein Stoffgemisch zerfallen kann, ist durch eine 

Gleichung begrenzt, die Gibbs [1] wie folgt formuliert: 

ZaK43P. (2.46) 

Z£ symbolisiert hier die Anzahl der thermodynamischen Freiheitsgrade, die angibt, 
wieviel intensive Parameter frei varliert werden können, wenn ein Gemisch aus K 

Komponenten in P Gleichgewichtsphasen zerfällt. Die Beziehung ergibt sich aus rein 
mathematischen Überlegungen, indem der Gesamtzahl der Variablen des Systems die 

Anzahl der unabhängigen Bestimmungsgleichungen gegenübergestellt wird. Bei P 

Phasen und K Komponenten ergeben sich so K-P+2 Variablen (pro Phase K Molan- 
teile, dazu Druck und Temperatur), denen (P — 1) + K + P Bestimmungsgleichungen 
aus dem stofflichen Gleichgewicht und den Schließbedingungen gegenüberstehen. Die 
Gleichungen für das das mechanische und thermische Gleichgewicht wurden bereits 
bei der Anzahl der Variablen berücksichtigt. Aus der Subtraktion ergibt sich somit die 
GIBBSsche Phasenregel (2.46). 

Däeser Geda_nkenga.ng Jäßt sich auf kritische Zustände und auf Reaktionsgleichge- 
wichte erweitern, wobei im Rahmen dieser Arbeit nur die kritischen Zustände von 
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Bedeutung sind. Betrachtet man einen Zustand, in dem Nkr Phasen eine kritische Pha- 
se bilden, so reduziert sich die Anzahl der ursprünglich vorhandenen Phasen von P 
auf P — (nz- — 1), weshalb die Anzahl der Variablen auf 

K(P -nr +1)+2 (2.47) 

reduziert wird. Eine derartige Reduktion ergibt sich auch für die Bestimmungsglei- 
chungen, wobei nun zu beachten ist, daß Bedingungen für den kritischen Zustand hin- 
zukommen, deren Anzahl 2 (n/, — 1) beträgt (vgl. (2.20) und (2.21)). Die Gesamtzahl 
der Gleichungen ist damit 

K [P — (ngr — 1) - 1]+(P — n&r + 1)+2 (ner — 1) = K (P — ner)+P+Ner — 1). 
(2.48) 

Hieraus ergibt sich eine auf kritische Phänomene erweiterte Phasenregel 

Z P D: (2.49) 

Bei der Anwendung dieser Gleichung gilt es zu beachten, daß P die Anzahl der ur- 
sprünglich vorhandenen Phasen bezeichnet. 

Die Information, welche sich aus der Gleichung (2.49) entnehmen läßt, ist für nicht 

reaktive Zwei- und Dreistoffgemische in der Tabelle 2.1 zusammengefaßt. Betrachtet 

man in dieser Tabelle den Verlauf der Anzahl der thermodynamischen Freiheitsgrade, 
so scheinen einige Zeilen in der logischen Abfolge zu „fehlen“, so z. B. Eintrag für 

binäre Gemische mit P = 3 und nı = 3. Hierbei muß jedoch beachtet werden, 

daß Z£ nicht negativ werden darf. Daraus ergibt sich die Folgerung, daß kritische 
Phänomene höherer Ordnung erst ab Gemischen mit mehr als zwei Komponenten 

auftreten können. 

2.2.2 _ Dreiphasen-Gleichgewichte 

Die einfachsten der hier betrachteten Mehrphasenphänomene bilden die Dreiphasen- 
Gleichgewichte. Anhand dieser sollen innerhalb dieses Abschnitts auch die haupt- 

sächlich verwendeten graphischen Darstellungsmethoden für Phasengleichgewichte 
in ternären Systemen vorgestellt werden. 

Im Gibbsschen Phasendreieck werden ternäre Gemische bei konstantem Druck und 
kostanter Temperatur dargestellt. Da Flüssig-Extraktionsprozesse meist \.mter 1Zsob_ar- 

isothermen Bedingungen durchgeführt werden, stellt dieses Diagramm eine y1chhge 

Grundlage zur Beurteilung solcher Prozesse zur Verfügung. Als Konzentrationsmaß 

wurde hier der Molenbruch z = N1/Nges gewählt. 

Kritische Phasengleichgewichte mit nz- > 2 

17



Tabelle 2.1: Anzahl der thermodynamischen Freiheitsgrade in nichtreaktiven 

Zwei- und Dreistoffgemischen 

Anzahl | Anzahl | Anzahl Thermo- Beispiel 

der der der dynamische 
Kompo- | Phasen | kritischen Freiheits- 

nenten Phasen grade 

K P Nkr Z f 

2 1 0 3 
2 2 0 2 Dampf-Flüssig-Gleichge- 

wichte 

2 2 2 1 Kritischer Entmischungs- 
punkt (UCSP“, LCSP*) 

2 3 0 1 Heteroazeotrop 
2 3 2 0 UCEP“, LCEP* einer Drei- 

phasenlinie 
2 4 0 0 (bisher nicht beobachtet) 

3 1 0 4 

3 2 0 3 Flüssig-Flüssig-Gleichge- 

wichte in der Extraktion 
3 2 2 Z Kritischer Entmischungs- 

punkt 
3 3 0 Z Dreiphasengleichgewicht 
3 3 2 1 Kritische Dreiphasenlinien 
3 3 3 0 Trikritischer Punkt 
3 4 0 1 Vierphasen-Gleichgewicht 
3 4 2 0 UCEP, LCEP einer Vierpha- 

senlinie 
3 5 0 0 (bisher nicht beobachtet) 

“Upper Critical Solution Point 

*Lower Critical Solution Point 
“Upper Critical Endpoint 

4Lower Critical Endpoint 
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Zur Erläuterung wird im Folgenden das Beispielgemisch aus Kohlendioxid, Wasser 

und n-Butanol betrachtet, welches von Winkler [78] eingehender untersucht wurde. 

Dabei wird auf eine Darstellung der tatsächlichen Konzentrationen zugunsten der 

Übersichtlichkeit der Diagramme verzichtet. Dargestellt werden also nur qualitative 

Verläufe. 

Betrachtet man dieses Gemisch bei einer Temperatur von 7° = 313,15 K und Drücken 
oberhalb p = 10 MPa, so ergibt sich ein einfaches Phasenverhalten. Die beiden binären 

Teilgemische aus n-Butanol und Wasser bzw. Kohlendioxid und Wasser besitzen je- 

weils eine binäre Mischungslücke, die durch zwei Binodalen im Dreiecksdiagramm 

verbunden sind. Die Konoden verlaufen darin von einem binären Randgemisch durch 

das Dreiecksdiagramm zum gegenüberliegenden Randgemisch, wie in Abbildung 2.6 

dargestellt. Wird der Druck abgesenkt, so erreicht man bei einem Druck pxr das Ver- 

halten aus Abbildung 2.7. Die Phase mit der darin durch einen Punkt gekennzeich- 

nete Konzentration zeigt dort ein kritisches Verhalten. Bei weiter sinkendem Druck 

entsteht aus diesem Punkt eine Konode und es bildet sich ein weiteres Zweiphasen- 

Entmischungsgebiet im ternären System (Abbildung 2.8). Die nun existierenden drei 

Zweiphasengebiete schließen im Gibbsschen Diagramm ein Dreieck ein, dessen Eck- 

punkte die Zusammensetzung eines Dreiphasen-Gleichgewichtes wiedergeben. 

n-Butanol 

CO Wasser 

Abbildung 2.6: Qualitatives Phasendiagramm des Systems Kohlendioxid, Was- 

ser und n-Butanol bei T' = 313,15 K und einem Druck oberhalb der kritischen 

Entmischung eines Dreiphasen-Gleichgewichtes (Abbildung nach Winkler [78]) 

Um das Verhalten der binären Randsysteme mit in die Darstellung einzuschließen, 
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n-Butanol 

kritische Phase 
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ser und n-Butanol 
bei T = 313,15 K und dem kritisc 

Dreiphasen-Gle
ichgewichtes Dkr = 9,24 MPa (Abbil 

n-Butanol 

kritische Phase 

CO2 

Qualitatives Phasendiagr
amm des Systems Kohlendioxid, Was- 

— 313,15 K und einem Druck unterhalb der kritischen 

Gleichgewichtes (Abbildung nach Winkler [78)) 
Abbildung 2.8: 

ser und n-Butanol bei T 

Entmischung des Dreiphasen- 
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wird hier die in der Literatur übliche Methode der Prismen gewählt. Darin werden 

die Dreiecksdiagramme längs einer räumlichen Achse übereinander gestapelt und die 

Ecken der Reinstoffe miteinander verbunden. Dadurch ergeben sich Seitenflächen ei- 

nes dreiseitigen Prismas, welche die p,x-Diagramme der binären Systeme wieder- 

geben. Für das soeben betrachtete Phasenverhalten ergibt sich das in Abbildung 2.9 

dargestellte Prisma. 

n-Butanol p, z-Diagramm des Systems 
Wasser-n-Butanol 

CO2 
Wasser 

Abbildung 2.9: Zusammenfassung des qualitativen Phasenverhaltens des Sy- 

stems Kohlendioxid, Wasser und n-Butanol bei 7' = 313,15 K im Beren_ch de_s 

oberen kritischen Dreiphasendruckes (Abbildung nach Winkler [78]). Die Sei- 

tenflächen geben die p,.x-Diagramme der binären Randsysteme wieder. 

In derartigen Gemischen stellt der Punkt, an dem sich ein Dreiph|asgn-Glenchgewnc?t 

aus einer Konode innerhalb des Dreiecks bildet (Abbildung 2.7), ein interessantes Phä- 

nomen bzgl. der thermodynamischen Freiheitsgrade dar. Aus Tabe}le?.l kann man 

entnehmen, daß das Gemisch an diesem Punkt nur noch einen Freiheitsgrad besitzt. 
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Geometrisch ausgedrückt bedeutet das, daß alle diese Zustande mittels einq Lh'üe ver- 

bunden werden können. Solche Linien lassen sich sehr gut ın c!er p,T-Projektion des 

hyperdimensionalen Zustandsraumes beobachten. Man erhält eine Art Landkarte, d.e! 

sich Gebiete mit Mehrphasenzerfällen entnehmen lassen. Für die in diesem Abschnitt 

betrachteten kritischen Zustände mit nur einem Freiheitsgrad ergibt sich aus der Ver- 

bindung der Punkte (p;x-, 7') eine obere kritische Dreiphasenlinie (Abbildung 2.10). 

T —— 

Abbildung 2.10: p,7-Diagramm für das Gemisch Kohlendioxid, Wasser und n- 

Butanol im Bereich der oberen kritischen Dreiphasenlinie 

2.2.3 Trikritische Punkte 

Das Beispielgemisch aus Kohlendioxid, Wasser und n-Butanol zerfällt im Tempera- 
turbereich zwischen T' = 298,15 K und T' = 323,15 K in ein weiteres Dreiphasen- 
Gleichgewicht, Der Verlauf der Zusammensetzung der einzelnen Phasen dieses Gleich- 
gewichts für T' = 318,15 K ist qualitativ dem Prisma in Abbildung 2.11 zu entnehmen. 
Das Gleichgewicht mit der Bezeichnung A entspricht demjenigen aus dem vorherge- 
henden Abschnitt, Das thermodynamisch interessante Gleichgewicht B besitzt sowohl 
einen oberen, als auch einen unteren kritischen Entmischungsdruck. Die Zusammen- 
setzungen der kritischen Phasen entsprechen dabei den beiden gegenüberliegenden 
l?nden der jeweiligen kritischen Konode. Wie oben beschrieben, führt dies zu zwei kri- 
tischen Dreiphasenlinien in der P,T-Projektion des Zustandsraumes (Abbildung 2.12). 
Diese beiden kritischen Linien nähern sich für steigende Temperaturen an und laufen 
auf einen gemeinsamen Schnittpunkt zu. 

Dieser Schnittpunkt läßt sich im Gibbsschen Phasendreieck ebenfalls nachvollziehen, 
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n-Butanol 

CO Wasser 

Abbildung 2.11: Qualitatives Phasenverhalten des Systems Kohlendioxid, Was- 

ser und n-Butanol bei der Temperatur T' = 318,15 K 

23



Abbildung 2.12: Ausschnitt aus der p,T-Zustandsebene für das Dreistoffge- 

misch aus Kohlendioxid, Wasser und n-Butanol im Bereich eines trikritischen 

Punktes (qualitativ) 

wenn man den Verlauf der Zusammensetzungen an den beiden kritischen Punkten 

betrachtet, die sich ebenfalls einander annähern. Zusammengefaßt ergibt sich aus die- 

sem Befund, daß am Schnittpunkt der beiden kritischen Dreiphasenlinien aus Ab- 

bildung 2.12 drei Phasen gleichzeitig zu einer kritischen Phase verschmelzen. Man 

spricht in diesem Fall von einem trikritischen Phänomen. Wie aus Tabelle 2.1 hervor- 

geht und der graphischen Darstellung zu entnehmen ist, besitzt ein ternäres Gemisch 
dann einen thermodynamischen Freiheitsgrad von Z = 0, weshalb dieser Zustand als 

trikritischer Punkt (TKP) [38] bezeichnet wird. 

Trikritische Punkte sind experimentell schwer zu beobachten. Ihre Existenz wird in 

der Regel aus dem oben beschriebenen Verlauf durch Extrapolation kritischer Drei- 
phasenlinien bestimmt. Neben den Messungen von Winkler existieren weitere Unter- 
suchungen von Wendland und Adrian zu einem ternären Gemisch, in dem anstelle von 

n-Butanol 2-Propanol verwendet wurde [3, 5, 74, 76]. Auch in diesem System existie- 

ren kritische Linien mit ähnlichem Verlauf, deren Annäherung zu einem Schnittpunkt 

von Adrian durch experimentelle Untersuchungen bestätigt wurde. 

Zustände mit einem Freiheitsgrad von null spielen in der Thermodynamik eine wich- 

tige Rolle. So baut das von van der Waals eingeführte Gesetz der korresponierenden 
Zustände [71] auf dem kritischen Punkt von Reinstoffen als Fixpunkt auf. Eine Fol- 

ge c?araus ist die Bestimmung der Parameter kubischer Zustandsgleichungen aus den 
kqta.s;hen Daten der Stoffe (Abschnitt 2.1.4). Auch im allgemeinen Korrespondenz- 
prinzip dienen solche Punkte dazu, Zustandsgrößen dimensionslos zu machen und 
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stoffunabhängige Zustandsgleichungen zu ermitteln. Um diese Zustände jedoch für 
solche Zwecke zugänglich zu machen, ist es prinzipiell notwendig, diese durch ma- 
thematische Beziehungen beschreiben zu können. 

Die Ableitung dieser Beziehungen für den trikritischen Punkt eines Dreistoffgemi- 
sches basiert auf dem Stabilitätskriterium (2.13), das sich mit Hilfe der Legendre- 
Transformation für ternäre Systeme auf die Ungleichung 

ÖG' (p, T, 1, N2, N3) >0 (2.50) 2 E 
8N2 D,T,41,N3 

reduzieren läßt. G” stellt dabei ein durch dreifache Anwendung der Transformations- 
vorschrift aus der inneren Energie 

G' = UB - GU =U+pV-TS+uNı (2.51) 

hervorgehendes thermodynamisches Potential dar. Dieses ungewohnte Potential 1äßt 
sich wiederum mit Hilfe der Legendre-Transformation auf das chemische Potential 

zurückführen. Unter Verwendung der allgemeinen Beziehung (D.6) erhält man so für 

das partielle Differential dieser Größe 

3C 
öNz 

ÖG a — - (2.52) 
öNz B3 p,T,Nı,Ns P, T,p1,N3 

woraus sich für die Stabilitätsbedingung für ternäre Systeme die Ungleichung 

Öp2 

ÖNz 
>0 (2.53) 

P, T,p1,N3 

ergibt. Im Vergleich zur Betrachtung für binäre Gemische in Abschnitt 2.1.3 muß al- 
so hier nicht der Verlauf der molaren freien Enthalpie &’ (x1) betrachtet werden, um 
die Beziehungen für den trikritischen Punkt in ternären Gemischen herzuleiten_„ son- 

dern der Verlauf des chemischen Potentials /2(N2). Im Folgenden werden qualitative 
Überlegungen zu derartigen j2,N2-Diagrammen vorgestellt, die dazu dlt?ncn sollen, 
ein Gleichungssystem zur Berechnung eines trikritischen Punktes herzuleiten. 

Schneidet man aus dem Zustandsraum eines beliebigen ternären Gemisches cinf: Ebe- 

ne heraus, für die T, p, Nz = konst.” gilt, so ergibt sich das den bi_nären Gemischen 

(Abbildung 2.5) analoge Bild für Zweiphasen-Gleichgewichte (Abbildung 2. 13). Dar- 
in erhält man die Gleichgewichtskurve aus den fünf Gleichgewichtsbedingungen (2-_5ä 

(2.7) für Dreistoffgemische. Die Gleichheit der Temperatur T' und des Druckes p sin 

T) über Dieses Diagramm entspricht einer zweidimensionalen Projektion der Zustandsebene 42 (p, 

dem Gibbsschen Phasendreieck. 
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dabei aufgrund der Wahl der Ebene bereits erfüllt. Stoffliches Gleichgewicht bzgl. der 

Komponenten 1 und 2 ergibt sich durch Schnitt einer Kurve 3 = pf = pf} = konst. 

mit der horizonalen Gerade u2 = 44 = u4!. Die fünfte Bedingung 

uf = uh! (2.54) 
ergibt sich aus der Gleichheit der Flächen zwischen der Kurve u = konst. und 

der horizonalen Geraden.” Die Spinodalkurve erhält man aus der graphischen Aus- 

wertung der Bedingung (2.53). Ein kritischer Entmischungszustand entspricht dem 

Punkt, an dem die beiden Extrema E, und E‚ der Isobaren zusammentreffen, was 

sich mathematisch mit den beiden zu (2.20) und (2.21) analogen Gleichungen 

öp.2 
= 0 (2.55) 

ÖN2 P, T,41,N3 

O? yı = ©0 (2.56) 

3N22 P,T,41,N3 

beschreiben läßt. Die Analogie läßt sich dabei leichter erkennen, wenn man die Ab- 

leitungen mit Hilfe von (2.52) zurücktransformiert: 

0G 
äfi_? LE = 0 (2.57) 

BG 
on3 W br = 0. (2.58) 

Die?e Darstellupg in der u2,N2-Ebene läßt sich gedanklich so erweitern, daß auch 

Dreiphasen-Gleichgewichte abgebildet werden. Dabei ergibt sich ein Bild, das aus 
p,z- bzw. T,x-Diagrammen für binäre Systeme bekannt ist. 

Näh_ert man sich einem trikritischen Punkt, so bewegen sich die drei dem Dreiphasen- 
Gleichgewicht entsprechenden Gleichgewichtspunkte und damit auch die Wendepunk- 
te Wı, W2 und W3 auf der Kurve u = konst. aufeinander zu. Am trikritischen Punkt 
selbst fallen alle drei Wendepunkte in einem Punkt zusammen. Mathematisch wird 
dieser dreifache Wendepunkt durch die beiden Gleichungen 

ÖL3 
6N23 P, T,441,N3 A e 

u 
8N24 P, T,441,Ng s \ 

SEine Herleitung di iteri i 
Bn g dieser dem Maxwell-Kriterium für Reinstoffe analogen Beziehung ist im Anhang C 
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gleicher N3 = konst. 
Flächen- K 

Abbildung 2.13: Darstellung von Zweiphasen-Gleichgewichten ternärer Syste- 

me in einem ‘2,N2-Diagramm 

p = konst. 

T = konst. 

N3 = konst. 
Kı 

Abbildung 2.14: u2,N2-Ebene eines ternären Gemisches mit Dreiphasen- 
Gleichgewicht 
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beschrieben. Da auch die beiden kritischen Entmischungspunkte aus Abbildung 2.14 

in diesem Punkt zusammenfallen, müssen zusätzlich die beiden Gleichungen (2.55) 

und (2.56) erfüllt sein. Daraus ergibt sich ein Gleichungssystem, aus dem die vier in- 

tensiven Variablen p, T, zı und x72 am trikritischen Punkt prinzipiell bestimmt werden 

können. 

Um dieses Gleichungssystem einer numerischen Behandlung zugänglich zu machen, 

sind jedoch noch einige Umformungen nötig, da normalerweise kein Ausdruck für 

42 (p, T, 41, N3) zur Verfügung steht. Es ist daher wünschenswert, die vier Glei- 

chungen so umzuformen, daß sie die nach Stand der Technik gängige Formulierung 

42 (p, T, x1,x2) enthalten. Als Ausgangspunkt dient dabei das Gleichungssystem in 

der Darstellung 

G' _ 0 (2.61) 
öN22 P,T 41, N3 , 

BG _ 0 (2.62) 
ÖN% P,T,41,N3 ; 

G' Z (2.63) 
8N24 2,T ‚441 ,N3 ( 

O6 
Z = 0. (2.64) 

6N25 P,T,41,N3 

Die D?fiferent:iale von G” lassen sich mit einer Transformationsvorschrift (D.8) aus der 
Theor_1_e de_r Legendre—_']"ransfonnalionen und der Gleichung (2.52) auf Ausdrücke in 

G zurückführen. Dabei ergibt sich für die linke Seite von (2.61) der Ausdruck 

G' E 
öN2 — ON2 Y 

2 Ip,T,u1,N3 ÖNz p,T,N1,N3 

5 (# 2 \ ONı |p,T,N2,N3 p,T,N1,N3 65 

82G ; C 
aNz 

ÖN$ |p,T,Na,N3 
_9 (ac 
ÖN; \ ÖNa P,T,N1,.N8 / In 7,Na,N3 

gä i;1flläglgenden d;;mtäc;ßmpliziertc Ausdrücke zu vermeiden, soll hier die Konven- 
führt werden, Ableitungen nach der Molmen ; f V e der k-ten Komponen- ää_urch einen tiefgestellten Index der Funktion dargestellt gwerden. A2f di::rl £2! der 

erentiation konstant zu haltenden Variablen wird zugunsten einer übersichtlichen 
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Darstellung verzichtet. Damit lautet die letzte Beziehung 

G 
Ca Ga Z ar (2.66) 

u 

womit sich aus der Gleichung (2.61) ergibt: 

f; = Gı1 Ga2 — G12@21 —x (2.67) 

Hierin wird die Bezeichnung ff als Abkürzung für die linke Seite der ersten Glei- 
chung verwendet. Sukzessive Anwendung der Transformationsvorschrift (D.8) ergibt 
für die übrigen Gleichungen [6, 43] in dieser Notation 

R Öft _ Öff 
Ja := GllöNg GIQÖN]_ = 0 (2.68) 

öfz öfz * *— — —— 
2.6 f3: G116N2 G126N1 0 (2.69) 

A Öfz Öfz _ 70 f := Gu—öN2 = G'12(.3-—-1\„1 = 0. (2.70) 

Für die linken Seiten der Gleichungen wurden hierbei analog (2.67) die Abkürzun- 

gen f}, f3 und fr verwendet. Wird in diesen Gleichungen anstelle der Molmenge 
der dritten Komponente die Gesamtmolmenge eingeführt, so lassen sich nach einem 
von Reid und Beegle [50] vorgeschlagenen Verfahren die Variablen Nı und N2 durch 
die Molenbrüche xı und x2 ersetzen, so daß sich für die vier Ausdrücke f}bis f} 
eine Formulierung in den chemischen Potentialen der Komponenten und den Molen- 
brüchen ergibt, wobei als normierender Faktor der Kehrwert der Gesam@olmenge 

1/Nges erscheint. Da auf der rechten Seite der vier Gleichungen jeweils eine 0 steht, 
kann auf die Mitführung dieses Faktors verzichtet werden, und es ergibt sich die en.d- 

gültige Form des Gleichungssystems zur Bestimmung eines trikritschen Punktes im 

ternären System®: 

. O . Öpz _ 9l . Öp2 — 0 @MI a SE SE E ÖXı |p,T,z2 

Öl Öff” _ O Or“ = 0 (2.72) 
E ö__'‚r‚'l D ° ÖI2 R a$2 dn 3561 D,T,22 

On Öfi” _ m D = 0 (2.73) 
R ö_31 P,T,z2 : Öz2 p,T,21 Öx2 P,T,21 Öxı P,T,22 

LO öfi“ _ Önı 85“ = 0.(2.74) 
P DE STa * Oz2 aDa O2 n ÖXı |p,T,z2 

B ir die jeweils linke Seite der ÜDie Ausdrücke f}*bis f}* werden hierbei wiederum als Abkürzung für die jeweils Sei 
Gleichung verwendet. 
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2.2.4 Vierphasen-Gleichgewichte 

Betrachtet man das Phasenverhalten in Abbildung 2.11 genauer, so läßt sich neben 

der Koexistenz zweier Dreiphasen-Gleichgewichte A und B bei gleicher Temperatur 

T und gleichem Druck p erkennen, daß die Dreiecke, welche den beiden Gleichge- 

wichten entsprechen, sich mit zunehmendem Druck annähern. Tatsächlich läßt sich 

in dem Beispielgemisch aus Kohlendioxid, Wasser und n-Butanol bei Temperaturen 

unterhalb von T = 313,18 K beobachten, daß die beiden Dreiecke bei einem für 

die jeweilige Temperatur charakteristischen Druck miteinander verschmelzen und ein 

Vierphasen-Gleichgewicht bilden. 

Solche Vierphasen-Gleichgewichte wurden in der Vergangenheit in ternären Gemi- 

schen bereits mehrfach experimentell beobachtet. Die ersten Untersuchungen hier- 

zu wurden von Fleck und Prausnitz [20] am System aus Kohlendioxid, Wasser und 

1-Propanol durchgeführt. Panagiotopoulos und Reid beobachteten 1986 [48] im be- 

reits in Abschnitt 2.2.3 erwähnten System mit 2-Propanol Vierphasen-Gleichgewichte. 

Diese beiden Systeme wurden von Wendland [74] und Adrian [4] intensiver unter- 

sucht. Von Winkler [78] schließlich existieren Untersuchungen zum System, welches 

als Alkohol 1-Butanol enthält, die den obigen Diagrammen zugrundeliegen. 

Während fluide Dreiphasen-Gleichgewichte in der Technik, z. B. im Zusammenhang 
mit der Bildung von Heteroazeotropen in der Rektifikation, als bekanntes Phänomen 
erachtet werden, findet die Koexistenz von vier Gleichgewichtsphasen dort kaum Be- 
achtung. Dies ist erstaunlich, denn die bisher beobachteten Vierphasen-Gleichgewichte 
sind in Systemen aufgetreten, die Kohlendioxid im nahekritischen Zustand enthalten. 
Kohlendioxid in diesem Zustand wird in den Hochdruckextrationsprozessen, welche 
im Ausgang des letzten Jahrhunderts v. a. in der Lebensmitteltechnik Einzug gehalten 
haben, als Hauptlösungsmittel verwendet. 

Aus thermodynamischer Sicht sind diese Vierphasen-Gleichgewichte für Dreistoff- 

systeme von zentralem Interesse, da die Anzahl der Freiheitsgrade dort eins beträgt 
(_31ehe Tabelle 2.1). Diese Zustände bilden also in der p,T-Ebene genauso wie die kri- 
tischen Dreiphasen-Entmischungszustände charakteristische Linien. Die Bedeutung 
sall_te somit mit der vergleichbar sein, welche die Dampfdruckkurve bei Reinstoffen 
besitzt. So läßt sich z. B. längs der Dampfdruckkurve mittels der von Clausius und 
Clapeyron gleichgezeitig gefundenen Beziehung für ihre Steigung 

dp _ AH 
ar — TAV e 

eine Verbindung zwischen den thermischen Zustandserö ı ; © größen (p, V, T') und der Enthal- 
pie flI;I als 1_:alonscher Größe herstellen. Eine derartige Beziehung läßt sich mit einigem 
mathematischen Aufwand auch für ternäre Vierphasen-Gleichgewichte aufstellen und 
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interpretieren. Dazu sind jedoch zuvor noch einige Bemerkungen zu den Vorgängen 
bei der Bildung des Vierphasen-Gleichgewichtes nötig. 

Während nach Gibbs [1] prinzipiell zwei Mechanismen vorstellbar sind, läuft bei allen 

bisher experimentell untersuchten Systemen die Bildung des Vierphasen-Gleichge- 

wichts nach dem gleichen Schema ab, welches aus dem Prisma in Abbildung 2.15 

ersichtlich ist. 

n-Butanol 

F 
Y — P> PAPhGG 

T I ( 

"'....- {ki:)--'.n;.'°"'°---.-w1."_€-..._.__ /(IV) 
F Drn Er 

A 
— P = PaPhGG 

B D 
x 
} 

A 

— P< PaPhGG 

CO2 
Wasser 

stem aus Kohlendioxid, Wasser 
i „15: Phasengleichgewichte im Sy ) 

er S S 5 K (qualitativ) im Bereich des 
und n-Butanol bei der Temperatur T' = 308,1 

Vierphasendruckes p4phGG 

Ausgehend von einem Gemisch, welches eine Zusa:nmer;setzung egtsprechc{;1d dpim 

Schnittpunkt (M)) der beiden Diagonalen des \fierphasen_v1erec_ks besitzt, so_ll ;r 0- 

zeß einer isothermen Kompression verfolgt Werde13. Zunächst hegt das Gem1;c zvv_ve1— 

phasig vor (Phasen (7) und (J77)) und der Druck im System steigt, bis man den Vier- 
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phasendruck erreicht. Dort verschmelzen die beiden Dreiphasen-Gleichgewichte A 

und B längs der ersten Diagonalen miteinander, und es werden zwei zusätzliche Pha- 

sen (Phasen (/!) und (7V)) gebildet, deren Zusammensetzung den anderen beiden 

Eckpunkten entspricht. Eine weitere isotherme Kompression des Gemisches verän- 

dert den Druck im System nicht, wie es die Phasenregel (2.49) bei fester Temperatur 

vorgibt. Stattdessen findet ein Stoffübergang zwischen den Phasen statt. Der Anteil 

der neu gebildeten Phasen (77) und (7V) nimmt zu, während derjenige der anderen 

beiden abnimmt. Schließlich verschwinden die Phasen (/) und (/I/I), das Vierpha- 

senviereck spaltet sich längs der anderen Diagonalen unter Bildung der Dreiphasen- 

Gleichgewichte C und D und der Druck nimmt bei weiterer Kompression wieder zu. 

Die Verbindungslinie aller Zustandspunkte mit Vierphasen-Gleichgewicht ergibt in 

der p,T-Ebene aufgrund der Anzahl der Freiheitsgrade eine Kurve, die Vierphasenli- 

nie (siehe Abbildung 2.16). Diese Linie endet analog der Dampfdruckkurve an einem 

oberen kritischen Endpunkt (OKEP), der dadurch gekennzeichnet ist, daß das Ver- 

schmelzen der beiden Dreiphasen-Gleichgewichte und die kritische Entmischung des 
Dreiphasen-Gleichgewichtes B aus Abbildung 2.15 zusammenfallen. Dieser liegt so- 
mit am Schnittpunkt der Vierphasenlinie mit der oberen kritischen Dreiphasenlinie. 

Im Gegensatz zur Dampfdruckkurve besitzt jedoch die Vierphasenlinie bei den bisher 

untersuchten Gemischen zusätzlich einen unteren kritischen Endpunkt (UKEP), der 
du.rfi:h das Zusammentreffen mit der unteren kritischen Dreiphasenlinie gekennzeich- 
net 1st. 

Eine €1er Gleichung von Clausius und Clapeyron entprechende thermodynamische Be- 

schreibung der Vierphasenlinie erhält man, wenn aus den Gibbs-Duhem-Beziehungen 

n - i ; V” dp — S”dT + z da + z duz +xzOduz=0, i=1...1V (2.76) 

fur d_1e_ vier lgoexistenten Phasen (Index £) die Differentiale des chemischen Potentials 
ell_rmmert‚ die aufgrund des stofflichen Gleichgewichtes in allen Phasen gleich sein 
n?üssen. Es ergibt sich somit” eine Beziehung für die Steigung der Vierphasenlinie 
eines ternären Systems der Komponenten 1, 2 und 3 in Determinantendarstellung: 

7) I . 

l/'(nr B a 3° zr e 7 ) $gn) 3gm .7:_5.‚”) 3” I) (D zn 51) 

FA E On z dp=| Zrn (1!n) Öm IÖH) dT. 
TA(ZV) %IV) %IV) 7 7 Ö 72 73 V E E 3 O W LV 

m ® * “ 

(2.77) 
Für Gemische, die einen Vierphasenzerfall des geschilderten Typs aufweisen, ergibt 

Dexakte Herleitung siehe z, B. [63] 

32



© m— Vierphasenlinie 

=-=«= unt. krit. Dreiphasenlinie B 
— — ob. krit. Dreiphasenlinie B 

z rl ob. krit. Dreiphasenlinie C 
@ »=== 0ob. krit. Dreiphasenlinie D 

D 

Abbildung 2.16: Auszug aus einer qualitativen Darstellung der p,T-Ebene des 
Gemisches Kohlendioxid-Wasser-n-Butanol nach Winkler [78] mit Bezeichnun- 

gen aus Abbildung 2.15. Zusätzlich: charakteristische Linien der Reinstoffe und 

binären Subsysteme (grau) 
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sich daraus die Beziehung B 

dp _ AS“ 

ar - y 
wobei die Differenzenen im Zähler und Nenner für Gemische der Zusammensetzung 

(M) zu bilden sind, die sich aus den beiden Zweiphasen-Gleichgewichten (1 — IIT ) 

und (I! — IV) ergeben (siehe Abbildung 2.17) : 

(2.78) 

(M) _ „ 
aan —_ |s0D 4 Z —_ (80% 2 500{ ASM) = [5 MC (S - ) 

1 1 

(M) _ „0D) _ z 
i [3(1) 4 %:‘TII(_I) (S‘”” 5 5(!))] (2.79) 

I]_ r zl 

AF — 708 + A d (V”‘“ + Vm)) B V _ IN 
1 1 

( B 3} 
= [17(” + 'I(1un II(I) (VUH) { Vm)] { —+ 

Zı — XI 

Der Nachweis hierfür läßt durch einen Vergleich der ausmultiplizierten Determinanten 

aus (2.77) mit den mit Hilfe der Schnittpunktbedingungen 

M TI M 1 

MS L z (2.81) 
33111) I xgf) a:ä”” o :r£” 

(M) _ ID (M) _ II 
%i —7i H E ) (2.82) 
$grw i Ign) Igr\/) C Igu) 

umgeformten Ausdrücke für A und AT M) erbringen.® 
Das Gemisch mit der Zusammensetzung am Punkt (M) stellt somit einen ausgezeich- 

neten Zustand dar. Somit läßt sich der Phasenübergang dieses Gemisches bei Errei- 
chen der Vierphasenlinie mit dem Verdampfen bzw. Kondensieren eines Reinstoffes 

vergleichen. Der Unterschied besteht lediglich darin, daß zu Beginn und Ende des 
Prozesses jeweils zwei Phasen anstelle einer einzigen vorliegen. Da dieser Phasen- 
übergang beim konstanten Druck und der entsprechenden konstanten Temperatur auf 

der Vierphasenlinie erfolgt, kann die Differenz der Entropie durch diejenige der Ent- 
halpie entsprechend 

AB pA (2.83) 
® Auf eine detaillierte Darstell ises wird hi { ieri SE en ung des Nachweises wird hier aus Gründen der langwierigen Umformun- 
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Abbildung 2.17: Änderung des molaren Volumens eines Dreistoffgemisches 

beim isobar-isothermen Durchgang durch ein Vierphasen-Gleicägewictnt für eine 

Gemischzusammensetzung, die dem Schnittpunkt (M) der beiden Diagonalen 

des Vierphasenvierecks entspricht. 
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ersetzt werden, so daß Gleichung (2.77) die zu (2.75) völlig analoge Form 

do AR®9 DE i Ennn (2.84) 

dT TAVU® 

annimmt. 

Verfolgt man die Analogie zwischen Dampfdruckkurve von Reinstoffen und Vier- 

phasenlinien ternärer Gemisch weiter, kann man durch Integration eine theroretisch 

begründete mathematische Form der Vierphasenlinien ableiten, wie dies Antoine für 

Reinstoffe durchgeführt hat. Die einfachste Form dieser Gleichung ergibt sich unter 

folgenden Annahmen: 

e Aufgrund der erhöhten Drücke werden die Gleichgewichtsphasen als näherungs- 

weise inkompressibel betrachtet, was zur Druckunabhängigkeit der Enthalpie 

und des Volumens führt. 

e Die Temperaturabhängigkeit der Differenzen in Zähler und Nenner wird als 

quadratisch angenommen, um die Randbedingungen verschwindender Diffe- 

renzen an den kritischen Endpunkten erfüllen zu können. 

Da bei_de quadratischen Terme die gleichen Pole besitzen müssen,” ergibt sich aus 
den 91:_»1gen beiden Annahmen eine reziproke Abhängigkeit der Steigung der Vierpha- 

senlinie von der Temperatur und für die Vierphasenlinie selbst ergibt sich die Form 

T 
P=0+ Mnff‘-o_ N (2.85) 

Der zwgite mögliche Mechanismus der Bildung von Vierphasen-Gleichgewichten wur- 
de b_ere1ts von Gibbs [1] aufgrund theoretischer Überlegungen postuliert, jedoch bis- 

her in keinem untersuchten ternären System beobachtet. Der Mechanismus kann mit 
demjenigen der Bildung eines Heteroazeotropes in binären Gemischen verglichen 
werc_ien. @.mächst ist bei Drücken unterhalb des Wertes für das Vierphasen-Gleich- 
gew?cht im Gegensatz zum oben beschriebenen Verlauf nur ein Dreiphasen-Gleich- 
gewicht zu beobachten. Die vierte Phase (/V) bildet sich bei Erreichen des Vierpha- 
send_xuckes innerhalb des Dreiecks aus, welches das vorhandene Dreiphasen-Gleich- 
gewicht charakterisiert (Abbildung 2.18). Bei steigendem Druck sind in Gemischen 
dieser Art t%re1 Dreiphasenzerfälle zu beobachen, die in der in Abbildung 2.18 darge- 
stellten Weise aus dem Vierphasen-Gleichgewicht entstehen. Analog dem -Vemalten 

Die Di issen jewei Die Differenzen müssen jeweils an den kritischen Endpunkten verschwinden. 
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eines binären Gemisches mit Heteroazeotrop besitzt hier ein Gemisch mit der Zusam- 
mensetzung von Phase (7V) die Eigenschaft, oberhalb des Vierphasendrucks als ho- 

mogene Mischung vorzuliegen. Mischungen mit einer Zusammensetzung, die auf den 
Verbindungslinien der vier Phasen liegen, bilden bei Drücken geringfügig oberhalb 

des Vierphasen-Gleichgewichts zwei Gleichgewichtsphasen aus, dargestellt durch Bi- 

nodalgebiete in Abbildung 2.18. 

Alkanol 

homogenes 
Gebiet 

B 

- 

— PD>PAPhGG 1 D 
(I) 

VE 
RE 

W 

. 

— D= DAPhGG 

D 

A 
\ — P< DaPhGG 

CO2 

s 
Abbildung 2.18: Qualitative Darstellung des alternativen Mcc_l:1an.ismus der Bil- 

dung eines Vierphasen-(}leichgewichtßs im p,x1,x2-Prisma bei T = konst. 

37



2.3 Klassifizierung von Gemischen 

2.3.1 Binäre Gemische 

Zur Klassifizierung von Gemischen wird in der Technik meist deren Phasenverhal- 

ten herangezogen und auf die kondensierte Darstellung dieses Verhaltens im p,T- 

Diagramm zurückgegriffen. Die heute übliche Einteilung von binären Mischungen 

geht auf van Konynenburg und Scott [39] zurück und basiert auf der Lage und dem 

Verlauf der unterschiedlichen Kurven mit einem thermodynamischen Freiheitsgrad 

von eins. Für fluide binäre Gemische kommen dabei die Dampfdruckkurven der be- 

teiligten Reinstoffe, Linien kritischer Entmischungen (Dampf-Flüssig und Flüssig- 

Flüssig), Linien von Dreiphasen-Gleichgewichten und Azeotropen in Frage. Einen 

Überblick über die resultierenden Typen gibt Abbildung 2.19. 

Gemische vom Typ I zeigen das einfachste Phasenverhalten, Ausgehend von einer ein- 

fachen „Siedelinse“ im T,x-Diagramm des binären Systems (siehe Abbildung 2.20), 

welche die Siedetemperaturen der beiden Reinstoffe durch Siede- und Taulinie ver- 
bindet, löst sich mit steigendem Druck diese „Siedelinse“ bei Erreichen des kritischen 

Punktes des Schwersieders von der Reinstoffseite ab und bildet ein kritisches Dampf- 

Flüssig-Gleichgewicht innerhalb des Konzentrationsintervalls 0 < x4 < 1. Bei Errei- 

chen des kritischen Punktes des Leichtersieders lösen sich Siede- und Taulinie auch 
von der Seite des zweiten Reinstoffes ab. Schließlich fallen mit weiter steigendem 

Druck die beiden binären kritischen Entmischungspunkte zusammen, und es existiert 

im weiteren Verlauf der Drucksteigerung kein Dampf-Flüssig-Gleichgewicht mehr. 

Das eben geschilderte Phasenverhalten wird aufgrund der für die graphische Darstel- 
lung der Phasengleichgewichte von binären Systemen noch ausreichenden drei Di- 

mensjonen häufig in p,T’,x-Diagrammen dargestellt. Da dies jedoch für die übrigen 
Gemischtypen beliebig kompliziert und unübersichtlich wird, soll diese Darstellung 

hier nur aus Gründen der Vollständigkeit für den Typ I aufgeführt werden (siehe Ab- 
bildung 2.21). 

3märe Gemische des Typs II zeichnen sich im Gegensatz zum eben geschilderten 
eu3fachsten Fall dadurch aus, daß eine vorhandene Flüssig-Flüssig-Mischungslücke 
bei gegebenem Druck bis zur Siedelinie heranreicht und mit dieser interagiert (Ab- 
b11dung_ 2.22). ]l_)a.bei bildet sich ein binäres Dreiphasen-Gleichgewicht, welches sich 
als Dre1p.hasenhme im p,T-Diagramm äußert, die durch einen oberen kritischen End- 
p1.mkt _be_1 C?em Druck beendet wird, ab dem sich das Flüssig-Flüssig-Gebiet von der 
Sl?edehn1.e im T’,z-Diagramm ablöst. Bei steigendem Druck existiert somit neben den 
fi'1r Gt_e@sche vom Typ I charakteristischen Linien noch eine weitere Kurve, welche 
die kritischen Endpunkte der Flüssig-Flüssig-Entmischung kennzeichnet. Ö 
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Abbildung 2.19: Klassifizierung fluider binärer Gemische A-B nach van Kony- 

nenburg und Scott [39] 
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B A 

Abbildung 2.20: Qualitative Darstellung des Phasenverhaltens eines binif'mfl Ge- 
misches vom Typ I in einem T,x-Diagramm. Der Druck nimmt von p; bis pz zu. 

Abbildung 2.21: Qualitative Wiedergabe des Phasenverhaltens eines binären Ge- 
misches vom Typ I im dreidimensionalen P,T ,z-Diagramm. (e Kritische Punk- 
te der Reinstoffe, die übrigen Symbole entsprechen den Punkten aus Abbil- 
dung 2.20)



P< POKEP P>POKEP 
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Abbildung 2.22: Phasenverhalten eines binären Gemisches vom Typ II im Be- 
reich um den OKEP der Dreiphasenlinie dargestellt im T’,x-Diagramm (qualita- 
tiv) 

Verschiebt sich diese kritische Flüssig-Flüssig-Linie bei zunehmender Vergrößerung 

der Mischungslücke weiter zu höheren Temperaturen, kommt man irgendwann an 

einen Punkt, bei dem vor dem Ablösen des Flüssig-Flüssig-Entmischungsgebietes von 
der Siedelinie im T,x7-Diagramm die Dampf- und die Flüssigphase kritisch werden 
(Abbildung 2.23). Dieses Verhalten zeichnet den Typ II aus. Der OKEP der Drei- 

Phasenlinie ist nun nicht mehr gleichzeitig das Ende der kritischen Flüssig-Flüssig- 
Linie, sondern verbindet erstere über ein Stück der kritischen Dampf-Flüssig-Gleich- 

gewichtskurve mit der Dampfdruckkurve des Leichtersieders. Der zweite Ast der a\.1f- 
getrennten kritischen Dampf-Flüssig-Linie geht kontinuierlich in die kritische if‘li_ismg- 
Flüssig-Linie über. Dabei gibt es Gemische, die wie in Abbildung 2.19 ein Minimum 

innerhalb dieser Kurve besitzen, bei anderen ist diese monoton fallend. 

Die übrigen Typen lassen sich durch analoge Betrachtungen aus den bishgrigen ablei- 

ten. Da Gemische dieser Typen hier jedoch nicht untersucht wurden, wird auf deren 

Darstellung verzichtet. 

2.3.2 Ternäre Gemische 

Während sich die Klassifizierung binärer Gemische nach .van Kogynenlgug und $cou 

bewährt und sich als Quasi-Standard durchgesetzt hat, ist es f‘ur ternäre Gemische 

schwierig, einen ähnlichen Weg zu beschreiten. Die Typen der bmarv_=n Gemschedw‘:;r- 

den sukzessive durch Modellierung mittels kubischer Zustandsgleichungen und Va- 
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Abbildung 2.23: Phasenverhalten eines binären Gemisches vom Typ II im Be- 

reich um den OKEP der Dreiphasenlinie dargestellt im T’,x-Diagramm (qualita- 

tiv) 

riationen der Parameter immer detaillierter und führten zur Einführung von globalen 

Phasendiagrammen [15], die eine Einteilung der Gemische aufgrund der Modellpara- 

meter zulassen. Sie stellen eine zweidimensionale Landkarte aller möglichen binären 

Gemischtypen dar. 

Dieser Ansatz wurde von Bluma [7] auf ternäre Systeme angewendet. Er hat erstmals 
versucht, eine analoge Typeneinteilung für Dreistoffgemische vorzunehmen. Bluma 

faßt seine auf Modellrechnungen mittels kubischer Zustandsgleichungen und Parame- 

tervariationen basierende Einteilung in einer Tabelle (siehe Tabelle 2.2) zusammen, 
in der er die ternären Typen auf Kombinationen von binären Typen zurückführt. Da- 

bei wird jedoch das Hauptproblem einer derartigen Klassifikation deutlich: es ergeben 
sich rein kombinatorisch bereits 35 Typen, von denen in Tabelle 2.2 nur der Teil auf- 

geführt ist, der sich aus der Kombination der binären Gemische von Typ I bis Typ II! 
ergibt. 

Bei seinen Untersuchungen beschränkt sich Bluma hauptsächlich auf kritische Zwei- 
phasenzustände und 1äßt die Mehrphasen-Gleichgewichte und deren kritische Phäno- 
mene relativ unbeachtet. Es sind jedoch v. a. auch diese Erscheinungen, die charak- 
teristisch für Gemische mit mehr als zwei Komponenten sind. Die Existenz oder das 
Ffthlen z. B. von Vierphasen-Gleichgewichten kann dazu führen, daß die Kombination 
b_märer Randsysteme gleichen Typs nach van Konynenburg und Scott zu unterschied- 
lichen ternären Typen führt, wie dies in Tabelle 2.2 bereits bei den ternären Typen IV 
und VI der Fall ist. Dadurch wird die ohnehin große Zahl an Kategorien zusätzlich 
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erhöht. 

Tabelle 2.2: Einteilung ternärer Gemische anhand der binären Subsysteme nach 
Bluma [7] 

| Kombination binärer Subsysteme | Ternärer Typ ] 

EH I 
Tn n 
I-I-II I 
-O-O s 
1-D-IM V 
1-M-IN IV, VI 
N-O-N VIT 
N-O-IM - 
N-OI-I s 
IN-I-I Vn 
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Kapitel 3 

Hochdruck-Phasengleichgewichte 

3.1 Experimente 

3.1.1 Untersuchte Stoffsysteme 

Den bisher in der Literatur veröffentlichten Arbeiten an ternären Systemen aus na- 

hekritischem Kohlendioxid, Wasser und den Alkoholen 1-Propanol (z. B. [5, 20)), 

2-Propanol (z. B. [5, 76]) bzw. 1-Butanol [77, 78] ist zu entnehmen, daß fluide Ge- 

mische dieses Typs Mehrphasen-Gleichgewichtsphänomene und kritische Zustände 

zeigen, wie sie in Abschnitt 2.2 beschrieben sind. Für diese Systeme konnte im Be- 

reich des kritischen Punktes von Kohlendioxid die Lage von kritischen Linien und der 

Vierphasenlinie im p,T-Diagramm ermittelt und mittels kubischer Zustandsgleichun- 

gen modelliert werden. Um das sich daraus ergebende Bild zu ergänzen, wurden im 

Rahmen der vorliegenden Arbeit Experimente mit zwei unterschiedlichen Zielsetzun- 

gen durchgeführt. 

Zunächst sollte an einem weiteren Vertreter aus der homologen Reihe der n-Alkohole 

untersucht werden, ob sich das Phasengleichgewichts-Verhalten der erwähnten Gemi- 

sche hinsichtlich der Mehrphasen-Gleichgewichte systematisieren 1äßt. Hierzu wurde 
1-Hexanol gewählt, da sowohl Messwerte für das Dampf-Flüssig-Gleichgewicht zwi- 

schen 1-Hexanol und Wasser vorhanden sind [19, 68] als auch das binäre Subsystem 

aus 1-Hexanol und Kohlendioxid bereits experimentell untersucht wurde [13, 41, 54]. 
Diese Daten werden zur Modellierung des Phasenverhaltens benötigt. Die vorliegende 
I?atenbasis bzgl. letzterem Binärgemisch beschränkt sich jedoch auf die Messung kri- 

tischer Entmischungspunkte bzw. Flüssig-Flüssig-Dampf-Dreiphasengleichgewichte, 
weshalb neben der Bestimmung des ternären Phasengleichgewichtsverhaltens zusätz- 

lich detailliertere Messungen für dieses binäre System notwendig waren. 

Das zxyeite Ziel, welches mit diesen Untersuchungen verfolgt wurde, war eine Sy- 

stc_emat1_sc_he Untersuchung der thermodynamisch interessanten Vierphasen-Gleichge- 
wichtslinien in ternären Gemischen dieser Klasse. Hierzu wurden die aus der Literatur 
vorl.iegendt_:n Ergebnisse um Messungen an den Systemen Kohlendioxid-Wasser zu- 
sammen mit 1-Hexanol, 1-Oktanol und 2-Butanol erweitert. Zusätzliche Experimente 
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mit 2-Propanol dienten dazu, die Zuverlässigkeit der Messungen durch Vergleich mit 
den Literaturdaten zu prüfen. 

Die Reinheiten der in den Experimenten verwendeten Reinstoffe kann man Tabel- 
le 3.1 entnehmen. Hierbei ist zu bemerken, daß 1-Hexanol nur in einer Qualitätsstufe 
zu Synthesezwecken zu beziehen war. Um die für die Kalibrierungen und Messungen 
nötigen Reinheiten zu erhalten, wurde das Produkt, welches als hauptsächliche Ver- 
unreinigung Wasser enthielt, mittels einer Laboranlage destilliert und durch Zugabe 
eines Molekularsiebes getrocknet, wodurch gaschromatographische Reinheiten von 
> 99,5% (Flächenanteil) erzielt wurden. 

Tabelle 3.1: Eingesetzte Chemikalien 

|_ Stoffname | Summenformel ] Reinheit | Hersteller 

Kohlendioxid CO > 99, 95% Fa. Messer-Griesheim 

Wasser H2O bidestilliert Universität Stuttgart 

2-Propanol C3H-;OH > 99,9% Fa. Merck 

2-Butanol C4AH9gOH > 99,9% Fa. Merck 

1-Hexanol CeH13OH >99,5% | Fa. Merck, Universität Stuttgart 

1-Oktanol C:H.,OH >799, 9% Fa Merck 

3.1.2 _ Versuchsanlage 

Zur Messung der Hochdruck-Phasengleichgewichte wurde eine Apparatur ve@endet‚ 

die bereits von Winkler [78] eingesetzt und für die eigenen Messungen erweltert' und 

angepaßt wurde. Das Kernstück der Anlage bildet eine zylindrische Hochd3ucksmht— 

zelle aus Edelstahl (Werkstoffnummer 1.4571) mit ca. V = 50 cm® Inhalt, die für Ver- 

suche bei Drücken bis p = 50 MPa und Temperaturen von 7° = 393,15 K ausgelegt 

wurde und stirnseitig mit zwei Schaugläsern aus thermisch vorgespanntem Borosg 

likatglas (Fa. Atro-Glas) versehen war. Verschlossen wurde der {\utoklav dur_ch zwei 

Flansche aus Edelstahl. Die Abdichtung nach außen erfolgte jeweils durch zwei PTFE- 

Ringe an den Kontaktflächen Glas-Metall und einen O-Ring aus FEP-ummantelter_n 

Viton (Fa. Busak & Shamban) am Flansch. Zur Probenahme war der Autoklav mit 

acht radialen Bohrungen versehen, welche Kapillarleitungen mit einem Außendurch- 

messer von 1/16” aufnehmen konnten. Durch die um 90° versetzten Bohrungen war 

es möglich, Proben in verschiedenen Höhen der Zelle zu em:_1:nehmen. Außerde:;n war 

der Autoklav um die Querachse schwenkbar gelagert, um die Probenahmestellen in 
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der Höhe kontinuierlich bewegen und so mehrere Phasen vermessen zu können. Eine 

Zusammenbauzeichnung des Autoklavs ist in Abbildung 3.1 dargestellt. 

Die Anlage war ursprünglich für Messungen nach der statisch-analytischen Metho- 

de konzipiert, die sich bereits bei anderen Untersuchungen zu Hochdruck-Phasen- 

gleichgewichten [10, 18, 64, 65, 78] bewährt hat, jedoch einige Probleme hinsicht- 

lich der Probenahme mit sich bringt. Im Gegensatz zur dynamischen Methode wird 

dabei nach dem Befüllen des Autoklaven und Durchmischung mittels eines Rührers 

die Einstellung des Gleichgewichtes durch keinerlei weitere Einflüsse gestört. Nach 

Erreichen des Gleichgewichtszustands erfolgte die Probenahme durch geeignete Be- 

füllung eines kleinen Behälters mit der zu analysierenden Phase. Da die Versuche 

unter erhöhtem Druck durchgeführt wurden, konnte dies hier nur durch Entspannung 

gegen Umgebungsdruck erfolgen. Als Behälter diente dabei eine Probenahmeschlei- 

fe, die aus einem kleinen Stück Kapillarleitung definierten Innenvolumens bestand 

und zwischen Autoklav und Entspannungsventil eingefügt wurde (Prinzipskizze siehe 

Abbildung 3.2). Durch den damit verbundenen Druckabfall im Autoklav ging jedoch 

der durch die statische Methode gewonnene Vorteil, das Phasengleichgewicht nicht 

durch Fluidbewegungen zu beeinflussen, wieder verloren. Durch Verwendung von 

Nadelventilen mit möglichst geringer und kontrollierter Entspannung in den Leitun- 

gen konnte dieser Effekt zwar gemindert werden, was jedoch zu geringer Flußrate in 
der Probenahmevorrichtung führte. Diese wiederum verschlechterte den Spülvorgang 

beim Wechsel zu einer anderen Phase, da v. a. bei Verwendung von Kapillarleitungen 

und polaren Flüssigkeiten bzw. solchen mit höherer Viskosität eine Adhäsion an der 
Leitungsoberfläche möglich ist. Dies kann, wie eigene Untersuchungen zeigten, bis 

zur Verstopfung der Probenahmeleitung und damit zu einer nötigen Neubefüllung des 
Autoklavs führen. 

Bei der Zirkulationsmethode, welche eine Unterart der dynamisch-analytischen Me- 

thoden darstellt, erfolgt das Befüllen der Probenahmeschleife nicht durch Entspannen 
des Autoklaveninhaltes gegen den Umgebungsdruck sondern durch Zwangsförderung 
des Fluids mit Hilfe einer Pumpe und Rückführung in den Autoklav (siehe Abbil- 
dung 3.3). Durch Variation der Flußrate der Förderpumpe kann sowohl ein Mischungs- 
effekt als auch eine möglichst geringe Störung des Phasengleichgewichts erreicht wer- 
dl?n. Höhe_re Durchflüsse führen weiterhin zu einem Spüleffekt in der Probeschleife. 
Eine dabei verursachte kurzzeitige Störung des Phasengleichgewichts kann in Kauf 
genommen werden, da die Zusammensetzung und der Druck im Behälter nicht geän- 
de:rt weréen und sich nach dem Spülvorgang das vorher vorhandene Gleichgewicht 
wieder einstellt. 

Ein Schema der _verwendetcn Anlage nach einer Umstrukturierung für Messungen 
nach der erlf:ulauonsm_ethode zeigt Abbildung 3.4. Der Hochdrucksichtautoklav (B1) 
wurde von einem Plexiglasgehäuse (Schraffur) umgeben, in welchem erwärmte Luft 
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Abbildung 3.1: Schnitt durch die verwendete Hochdrucksichtzelle; G = 
Schaugläser aus Borosilikat, R = Röhrchen zur Aufnahme des Thermometers, 

0 = O-Ring aus FEP-ummanteltem Viton, P = Bohrungen zur Probenahme, T = 
PTFE-Ringe 
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Probenahme 
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Abbildung 3.2: Probenahme bei der statischen Meßmethode. Links: Beprobung 
bei Umgebungsdruck durch Befüllen einer Spritze. Rechts: Probenahme bei er- 
höhten Drücken mittels einer eingefügten Probeschleife und Entspannung gegen 

Umgebungsdruck. 
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Abbildung 3.3: Probenahme bei der Zirkulationsmethode
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zirkulierte, Dieses Luftbad war ein Teil der Temperaturregelung der Anlage. Zur Durch- 

mischung der Proben vor der Bildung des Phasengleichgewichts diente ein handels- 

üblicher Magnetrührer, der im Fließbild nicht eingezeichnet ist. Der Anschluß zur 

Versorgung mit den Ausgangsstoffen und zur Probenahme erfolgte mittels Kapillarlei- 

tungen der Fa. Alltech (0D”” = 1/16”, ID? = 0,03”) in Edelstahlausführung. Das Koh- 

lendioxid wurde aus der Flüssigphase einer Vorratsflasche über einen Zweikammer- 

Membranverdichter (P1) entnommen, der Gegendrücke von über p = 100 MPa er- 

möglicht. Da durch die Zufuhr von Kohlendioxid auch der Systemdruck eingestellt 

wurde, war vor dem Autoklav das Hochdruckventil V1 (Fa. Swiss Nova, 100 MPa) 

zwischengeschaltet, welches eine manuelle Steuerung der zugeführten Menge und 

damit des Drucks im Behälter B1 ermöglicht. Die Flüssigkeiten wurden in den bei- 

den Glaskolben B2 und B3 vorgelegt und über das 6-Wege-Ventil V5 (Fa. Rheodyne, 

Typ 7036) durch die Einkolben-HPLC-Pumpe P2 (minipump, Fa. Thermo Seperation 

Products) dem Meßautoklaven zugeführt. Da beim Nachfüllen der Anlage im Betrieb 

das Fluid in der Leitung zwischen dem Ventil V2 und der Pumpe P2 auf Umgebungs- 

druck entspannt werden mußte und dadurch das gelöste Kohlendioxid ausgaste, mußte 

eine Entlüftungsmöglichkeit auf der Saugseite der Pumpe vorgesehen werden. Diese 
wurde durch das Einschleifen einer manuell betätigten Injektionssprize über das Um- 

schaltventil V4 (Fa. Rheodyne, Typ 7060) realisiert. 

Die Probenahme erfolgte über die beiden in Abbildung 3.1 mit den Ziffern 2 und 3 

gekennzeichneten Kreisläufe. Die spezifisch leichtere Phase wurde von der Einkolben- 
HPLC-Pumpe P3 (minipump, Fa. Thermo Seperation Products) durch das Umschalt- 

ventil V7 (Fa. Rheodyne, Typ 7060) welches mit einer Probeschleife mit V =5 ul 
Innenvolumen ausgestattet war, geleitet und schließlich dem unteren Teil des Auto- 
l_glavs wieder zugeführt (Kreislauf 2). Die Zufuhr im unteren Teil ermöglichte eine 

Überwachung der Funktionsfähigkeit und eine bessere Steuerung der Flußrate der Zir- 
kulationspumpe. Das Umschaltventil V3 (Fa. Rheodyne, Typ 7060) diente dazu, die 
Pumpe P3 temporär aus dem Kreislauf entfernen zu können, da aufgrund der niedrige- 
ren Dichte des zu fördernden Mediums häufiger kleine Lecks an der Kolbendichtung 
der Pumpe zu beobachten waren. 

Die schwereren Phasen wurden über den Kreislauf Nr. 3 durch das Umschaltventil 
V6 (Fa.3.heodyne. Typ 7410) entnommen. Dieses Ventil war mit einer kleineren Pro- 
bgschlafe von nur V = 1 ul Innenvolumen versehen, um durch die höhere Dichte 
éxeser Phasen die nachfolgende GC-Analytik nicht durch zu große Probenmengen zu 
u11ersteuem. Da bei den verwendeten Rührern (PTFE-ummantelte zylindrische Rühr- 
stäbe) und den Teflon-Dichtringen ein leichter Abrieb zu beobachten war, wurde zur 
\leeldung von I eStstoflpal'ükc].n ım Analy y 

( 
sensystem eıne Flltel'sch8lb€ aus Smtcl 

VOuter Diameter = Außendurchmesser 
Znner Diameter = Innendurchmesser 
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Der Inhalt der Probeschleifen der Umschaltventile V6 und V7 konnte über den an- 
geschlossenen Heliumkreislauf (Kreislauf Nr. 1) schließlich über einen Direktinjektor 
der gaschromatographischen Analyse zugeführt werden. 

Bei der Umrüstung der Anlage wurde darauf geachtet, den größtmöglichen Teil der 
Peripherie zur Probenahme innerhalb des temperaturgeregelten Plexiglasbehälters zu 
lassen, um auch dort ein Abkühlen unter Systemtemperatur zu vermeiden. Bei der 
Analyse der spezifisch schwereren Phasen wurde eine Auskondensation auf der Strecke 
zwischen dem Umschaltventil und dem Gaschromatographen beobachtet, welche zur 
Verfälschung nachfolgender Messungen führt. Um dies zu verhindern, wurde eine ge- 
regelte Begleitheizung mittels Heizschnüren (Fa. Horst) installiert, mit deren Hilfe die 

Proben über die Temperatur des höchstsiedenden Reinstoffs erhitzt wurden. Diese ist 
in Abbildung 3.1 aus Gründen der Übersichtlichkeit nur zwischen Plexiglasgehäuse 
und Gaschromatograph eingezeichnet, reichte jedoch tatsächlich bis zum Ventil V6. 
Ebenso wurde das Ventil V6 beheizt, da es durch die Entspannung der Probe auf Um- 

gebungsdruck aufgrund des vorhandenen Wassers zur Eisbildung kommen kann. 

Die Temperaturregelung des Autoklavs B1 erfolgte über eine Regelung der Luftbad- 
temperatur im Plexiglasgehäuse. Dazu wurde ein handelsüblicher PID-Regler der Fir- 
ma Honeywell (Typ UDC 3000) verwendet. Als Meßglied diente ein PT100-Wider- 

standsthermometer (Fa. Telemeter). Der Regler steuerte über einen Leistungsthyristor 
(Fa, Honeywell, TLS 420-110/1) eine elektrische Heizpatrone an, welche den Luft- 
strom in das Gehäuse erwärmte. Die Reglerparameter wurden bei einer Temperatur 
von T = 313,15 K optimiert und führten bei dem thermisch sehr trägen Autoklaven 

zu beobachtbaren stationären Temperaturschwankungen von AT = +0,01 K. Dieser 

Wert liegt innerhalb der Meßgenauigkeit des für die Messung der Behältertemperatur 

verwendeten Temperaturfühlers. 

3.1.3 Messwerterfassung 

Die Messwerte wurden auf elektronischem Weg über einen PC erfaßt. Dabei stand 

für die Aufnahme von Druck und Temperatur eine auf der Plattform Visiual Designer 

(Fa. Intelligent Instrumentation) entwickelte Software zur Verfügung, während für die 

Konzentrationsmessung auf das kommerzielle Produkt Borwin (Fa. JMBS Develop- 

pements) zurückgegriffen wurde. Ein Schema der Meßkette ist aus Abbildung 3.5 zu 

entnehmen. 

Temperaturmessung 

Für die Temperaturmessung in der Meßzelle wurde ein Platin-Widerstandsthermometer 

(Fa. Telemeter) des Typs PT100 in Vierleitertechnik verwendet. Um Temperaturgra- 
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Abbildung 3.5: Schema der Meßkette. 

dienten zwischen der zu messenden Systemtemperatur und dem Fühler zu verhindern, 

war im Hochdrucksichtautoklav ein Röhrchen (R) eingebaut, welches den Abstand 

zwischen Fluid und Thermometer bis zur Wanddicke dieses Röhrchens verminderte. 
Die Erfassung der Widerstandswerte erfolgte über eine Meßkette aus Meßstellenum- 

schalter (Fa. Keithley Instruments, Typ 705), Multimeter (Fa. Keithley Instruments, 

Typ 195a) und PC. Zur Verbindung zwischen Multimeter und PC diente ein Bussy- 

stem nach der Norm IEEE 488.2. 

Um Fehler in der Temperaturmessung durch Produktionsfehler und Alterungsprozes- 

se des Widerstandselementes und durch die Signalübertragung zu vermeiden, wurde 
die gesamte Meßkette mit einem hochgenauen Quarzthermometer über den gesam- 

ten Meßbereich kalibriert. An die gemessenen Werte wurde eine lineare Funktion 
angepaßt und in der Meßsoftware abgebildet. Aus der im Anhang A.1.2 wiederge- 
genen Kalibrierkurve läßt sich entnehmen, daß der maximal zu erwartende Fehler 

bei AT = +0,04 K liegt. Zusammen mit der beobachteten Temperaturschwankung, 
welche aus der Temperaturregelung des Luftbades resultiert, ergibt sich für die einge- 
stellte Systemtemperatur eine Ungenauigkeit von AT = +0,05 K. 
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Druckmessung 

Zur Druckmessung diente ein induktiver Absolutdruckaufnehmer (Meßbereich: 0-20 
MPa). Dieser war über eine 1/16”-Kapillarleitung direkt mit einer Probenahmeöffnung 
am Autoklaven verbunden und außerhalb des temperaturgeregelten Plexiglasgehäuses 
schwingungsfrei gelagert. Das Meßsignal im Bereich von 0-10 mV wurde über einen 
Analogverstärker (Fa. Hottinger-Baldwin, Typ KWS3073) in den Bereich von 0-5 V 
verstärkt und ebenfalls über die Anordnung aus Meßstellenumschalter und Multimeter 
an den PC geleitet. 

Wie im Falle der Temperaturmessung wurde auch der Druckaufnehmer kalibriert. Da- 
zu wurde eine Druckwaage eingesetzt. Aus der Kalibrierkurve in Abbildung A.2 er- 
gibt sich eine Meßungenauigkeit von Ap = +0,01 MPa. Zusammen mit dem vom 
Hersteller vorgegebenen systematischen Fehlern aufgrund von Hysterese und Tem- 
peraturdrift ergibt sich bei den aufgenommen Druckwerten eine Unsicherheit von 
Ap = 4+0,015 MPa. 

Konzentrationsmessung 

Die Zusammensetzung der einzelnen Phasen wurde gaschromatographisch bestimmt. 

Zur Auftrennung der Proben, die wie oben beschrieben durch einen Trägergasstrom 

aus Helium über einen Direktinjektor in den Gaschromatographen (Fa. Hewlett Pak- 

kard, Typ 5890 II) gespült wurden, diente eine Kapillarsäule, deren Daten im Anhang 
(Tabelle A.1) zusammengefaßt sind. Der Gaschromatograph wurde im Splitmodus be- 

trieben, wobei zur Vermeidung einer Überladung der Säule bereits nach der Injektion 
ein Teil der Proben über eine Trennvorrichtung ausgeschleust wurde. Das Splitver- 

hältnis betrug bei allen Messungen 1:100. Die Messung der enthaltenen Stoffm@gen 

erfolgte über einen Wärmeleitdetektor. Die Einstellungen der Heliumströme sowie der 

Temperaturen und des verwendeten Temperaturprogramms können Tabelle A.3 bzw. 

Tabelle A.2 im Anhang entnommen werden. 

Da die zu analysierenden Gemische unter erhöhtem Druck vorlagen und lc.lahc_er ohn'e 

Benutzung einer Spritze direkt in den GC injiziert werden mußten, konnte für die Kali- 

brierung der Konzentrationsmessung nicht auf eine der üblichen Methoden (z. B. Me- 

thode des internen oder externen Standards) [24] zurückgegriffen werden. Außerdem 

besaßen die unter Umgebungsbedingungen flüssigen Komponenten der u:_1tersu9ht_en 

Systeme teilweise Mischungslücken in den binären Gemisc'hen‚ wodurch die Iäalnt_me- 

rung zusätzlich erschwert wurde. Prinzipiell wäre es möglich, aufgrund der für einen 

idealen Wärmeleitdetektor gültigen Beziehung zwischen der vorhandenen Stoffmenge 

N, der Komponente k und der gemessenen Fläche Ax aus dem Chromatogramm 

Nr = RıAr 3.1) 
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mit dem stoffspezifischen Responsefaktor A, die gaschromatographische Anordnung 

für Reinstoffe zu kalibrieren [57]. Jedoch zeigte sich im Laufe der Messungen, daß 

aufgrund von Schwankungen im Splitverhältnis des Trägergasstroms und Schwierig- 

keiten bei der exakten Zudosierung von Probenmengen während der Kalibrierung zu 

große Streuungen und Ungenauigkeiten in den Meßwerten entstehen. 

Daher wurde in dieser Arbeit auf die mengen- und splitunabhängige Kalibrierung der 

binären Teilgemische zurückgegriffen. Dabei lassen sich die Verhältnisse der Molen- 

brüche der beiden Komponenten mit dem gemessenen Flächenverhältnis über einen 

gemischspezifischen Proportionalitätsfaktor 7x1 durch die Gleichung 

—S (3.2) 

verbinden [57]. Die Konzentrationen der einzelnen Komponenten eines ternären Sy- 

stems können dann durch 

Aı =-—= = - 33 
17 Aı +ro142 +r31A3 — 

mit dem prozentualen Flächenanteil 

i Ar 
Arı= —— (3.4) K 

Yli=1 A 

ermittelt werden. 

Um dieses Verfahren hier jedoch anwenden zu können, war es nötig, einphasige Ge- 

mische für die Kalibrierung einzusetzen. Dazu mußte in den vorliegenden Fällen auf- 
grund der bereits erwähnten Mischungslücken auf ein gemeinsames Lösungsmittel 

(Index LM) zurückgegriffen werden, welches mit allen Komponenten bei Umge- 

Pungsbedingungen über den gesamten Konzentrationsbereich vollständig mischbar 
ist. Die Proportionalitätsfaktoren errechnen sich dann mit Hilfe von (3.2) aus den bei- 

den ermittelten Faktoren r4 7 und rıLM zu 

TkLM 
TEL = R 1 Ar G5) 

In Fhe'ser 1_\rb;it wurde als Lösungsmittel Aceton verwendet. In Abbildung 3.6 ist als 
Beispiel für die durchgeführten Kalibrierungen das Diagramm des binären Gemisches 
1—I-I_exanol—Aceton dargestellt. Die Tabelle A.4 im Anhang A.1.2 enthält alle auf diese 
Weise ermittelten Proportionalitätsfaktoren. 

Die bei Umgebungsbedingungen flüssi. ibri ä i i H x ] gen Kalibrieransätze wurden mittels einer Mi- 
kroliterspritze (Fa. Hamilton, Modell 7001 KH, 1 „l) eingespritzt. Für Kohlendioxid 
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Abbildung 3.6: Bestimmung des _Proportionalitätsfaktors r12 = 

(z1A2)/(x2A4ı1) für das Gemisch 1-Hexanol(1)}-Aceton(2) aus der Kali- 
brierung des Wärmeleitdetektors. 

wurde der Autoklav zur Injektion benutzt, wobei durch eine spezielle Konstruktion die 
Einwaage exakter Mengen des Gases ermöglicht wurde (Abbildung 3.7). Das Kohlen- 
dioxid strömte dabei aus dem vorher gewogenen Probenzylinder B1 über die Ventile 
V1 und V2 in den Autoklaven B2. Der Autoklav und die Zuleitungen wurden zuvor 

evakuiert. Nach dem Druckausgleich wurde das Ventil V2 geschlossen und der Zy- 
linder in ein Dewar-Gefäß mit flüssigem Stickstoff getaucht, so daß der Inhalt der 
Kapillarleitung in den Behälter überkondensiert. Damit konnte das Totvolumen in den 

Leitungen und damit der Fehler während der Kalibrierung minimiert werden. Nach 

dem Schließen von V1 und dem Öffnen von V3 zum Druckausgleich wurde der Pro- 

benzylinder mit Ventil V1 abgetrennt und erneut gewogen. Das Zudosieren von Ace- 

ton erfolgte mit Hilfe einer isokratischen HPLC-Dosierpumpe (Fa. Waters, Typ 600e), 

deren Flußraten vorher zusätzlich durch manuelles Auslitern kalibriert wurden. 

Eine Abschätzung der Unsicherheit bei der Konzentrationsmessung war aufgrund der 

vielen Einflußparameter auf diese Größe nur schwer möglich. Einem Vorschlag von 

Wendland [76] folgend, wurde hier die Unsicherheit auf zwei statistische Parametgr 

zurückgeführt: die relative Standardabweichung bei der Regression des Proprotionali- 

tätsfaktors r,; sowie ein Maß für die statischen Schwankungen bei den Probenahmen. 
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Abbildung 3.7: Experimentelle Vorrichtung zur Einwaage von Kohlendioxid 

Für die erste dieser beiden Größen ließ sich über alle binären Teilgemische betrachtet 

ein maximaler Wert von etwa 4% angeben. 

Der zweite Anteil bestand hier aufgrund der Probenahmemethode aus der relativen 

Maximalabweichung der Meßwerte für einen Meßpunkt. Es wurden für jede Phase 

solange Proben entnommen, bis ein stationärer Wert für die gemessenen Flächenver- 

hältnisse beobachtet wurde, um Verfälschungen durch Reste aus vorhergehenden Pro- 

ben in den Probeschleifen zu vermeiden. Die letzten drei bis fünf Meßwerte (je nach 
Schwankungsbreite) wurden dann zur Konzentrationsbestimmung herangezogen. Die- 
se geringe Anzahl an Werten eignet sich kaum für statistische Auswertungen, wie sie 
z. B. zur Berechnung einer Standardabweichung nötig sind. Für diese Maximalab- 

weichung konnte für große Molanteile ein Wert von etwa 0,5% ermittelt werden. Für 
kleine Molanteile beträgt der absolute Fehler im Molanteil hier etwa Ar = 0,005 

mol/mol. 

Für die Aufnahme und Integration der Chromatogramme wurde auf eine Software 
zurückgegriffen, die es ermöglicht, den Signalverlauf einer Messung elektronisch zu 

speichern und nachzubearbeiten. Mit Hilfe der Zoomfunktion dieses Programmes war 
es möglich, Beginn und Ende der einzelnen Peaks exakt zu bestimmen und somit 

Fehler bei der Integration des Chromatogramms auszuschließen. 

Insgega.mt kann somit für die relative Unsicherheit in der Konzentrationsmessung ein 
Wert in der Größenordnung von +4,5% abgeschätzt werden. 

3.2 _ Versuchsergebnisse 

In den folgenden beiden Abschnitten werden die Ergebnisse der durchgeführten Mes- 
sungen zusammengestellt. Dabei werden zunächst die aufgenommenen isothermen 
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p,z-Diagramme des binären Randsystems Kohlendioxid-1-Hexanol vorgestellt, be- 
vor im zweiten Teil die Meßdaten zum ternären Gemisch Kohlendioxid-1-Hexanol- 
Wasser zusammengefaßt werden. Den Abschluß bilden die für unterschiedliche Alko- 
hole gemessenen Vierphasenlinien. 

3.2.1 System Kohlendioxid-1-Hexanol 

Für dieses binäre Randsystem wurden die Dampf-Flüssigkeits-Gleichgewichte für 
zwei Temperaturen gemessen. Die gewonnenen Daten dienten zur Bestimmung der 
Parameter für das Phasengleichgewichtsmodell. Die für diese Arbeit interessanten 
ternären Phasengleichgewichtsphänomene sind in Temperaturbereichen um den kriti- 
schen Punkt von reinem Kohlendioxid (7%.- = 304,13 K) zu erwarten. Da die gewon- 
nenen Daten u. a. zur Bestimmung der Parameter des Phasengleichgewichtsmodells 
dienen sollten, wurden zur Vermeidung zu starker Extrapolationen die Messungen bei 
den Temperaturen T' = 303,15 K und T = 313,15 K durchgeführt. Die Ergebnis- 
se sind in Tabelle 3.2 vertafelt. Da die zu Anfang bei moderaten Drücken gemesse- 
nen Dampfphasen Kohlendioxidkonzentrationen von nahezu konstant zco, = 0,995 
mol/mol aufwiesen, wurde im Folgenden auf eine Messung dieser Phase verzichtet. 

Zum einen sind in diesem Bereich die Ergebnisse aufgrund der während der Experi- 
mente beobachteten statistischen Meßunsicherheit von Ar = +0,005 mol/mol wenig 

aussagekräftig, zum anderen können aus diesen Daten kaum Informationen zur ange- 
strebten Bestimmung der Gemischparameter für die Modellierung des Phasenverhal- 
tens erwartet werden. 

Betrachtet man zunächst den Verlauf bei T = 303,15 K, Abbildung 3.8, so fällt auf, 

daß das Gemisch bei dieser Temperatur und dem Druck von p = 7,15 MPa einen 
Flüssig-Flüssig-Dampf-Dreiphasenzerfall zeigt, der auch durch die Messunge;a von 
Lam et al. [41] bestätigt wird. Der Druck von p = 7,15 MPa weicht geringfiig1g von 

dem Literaturwert von p = 6,858 MPa ab, wurde jedoch durch Reprodu}ctmn der 
Messungen bestätigt. Während das Dampf-Flüssig-Gleichgewicht si.ch bei höherep 

Drücken dem Dampfdruck p = 7,21 MPa bei T' = 303,15 K von reinem K_ohleend1— 
oxid nähert, endet das Flüssig-Flüssig-Gleichgewicht bei p = 7,956 MPa in einem 

kritischen Punkt. Scheidgen [54] gibt für diesen Druck einen Wert von p = 6,97 MPa 

an, was angesichts des bestätigten eigenen Wertes und der Lage der Kurve unterh_alb 

der Dreiphasenlinie als zu niedrig erscheint. Der Punkt konnte mehrmals re;)r0duneart 

werden und zeigte die für kritische Phänomene typische Opaleszenz;rschemur_ng, die 
in diesem Fall sogar bis zur völligen Schwarzfärbung des Autoklaveninhalts reichte. 

Die Konzentrationsangaben für die zweite Flüssigphase bei Drücken oberhalb des 

Dreiphasen-Gleichgewichts sind in der Nähe des kritischen _Punkt_es mit einem er- 

höhten Unsicherheitsfaktor behaftet. Aufgrund von Fluktuationen in den einzelnen 
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Tabelle 3.2: Gemessene Phasengleichgewichte im System Kohlendioxid-1- 

Hexanol 

T p Deos Phasen- 

K MPa mol/mol gleichgewicht 

Flüssig- Flüssig- | Dampf- 

phase (1) | phase (2) | phase 

303,15 | 0,576 n.b. 0,9840 LV 

0,772 | 0,0508 n.b. 

0,994 n.b. 0,9936 

1,352 | 0,1008 n.b. 

2,113 | 0,1421 n.b. 

2,575 | 0,1954 n.b. 

3,034 | 0,2409 n.b. 

4,218 | 0,3385 n.b. 

5,023 | 0,3958 n.b. 

6,025 | 05172 n.b. 

6,517 | 0,5942 n.b. 
7,131 | 0,7181 0,9695 0,9904 LiL2V 

7A17 |. 07363 0,9251 n.b. LiL2 

7,736 | 0,7528 0,9239 n.b. 

7,956 0,82 L1=L2 

313,15-| 0533 |. 00279 0,9858 LiV 

1,004 | 0,0647 0,9949 
2,216 | 0,142 n.b. 

3,005 | 0,1878 n.b. 

4,253 0,276 n.b. 

4,975 | 0,3354 n.b. 

5,975 | 0,4187 n.b. 
6,417 | 0,4458 n.b. 

6,903 | 0,4737 n.b. 

7,601 0,546 n.b. 

8,157 | 0,6071 0,989 

8,594 | 0,6607 0,9854 
9,268 | 0,7188 0,9455 LiL2 
9,816 0,872 L1=L2 
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Abbildung 3.8: p,z-Diagramm für das Gemisch Kohlendioxid-1-Hexanol bei 

T = 303,15 K: o Flüssigphase L1, 0 Dampfphase V, A Flüssigphase L, 
V Dampfdruck Kohlendioxid, $# Kritischer Punkt L1 = L, --- Dreiphasen- 
Gleichgewicht L1 L2V. 

Gleichgewichtsphasen, welche im Bereich kritischer Punkte zu beobachten sind, wa- 

ren starke Schwankungen in den einzelnen Meßwerten zu registrieren. In diesem Be- 

reich ist daher eine absolute Meßunsicherheit von Ar = +0,015 mol/mol zu berück- 

sichtigen. 

Der OKEP der Dreiphasenlinie dieses Zweistoffgemischs wird von Lam [41] mit 7’ = 
312,93 K und p = 8,407 MPa angegeben, weshalb folgerichtig im p,x-Diagramm 

bei T = 313,15 K, Abbildung 3.9, kein Dreiphasenzerfall mehr erkennbar ist. Der 

kritische Druck für die Flüssig-Flüssig-Entmischung wurde bei p = 9,81 MPa repro- 

duzierbar gemessen. 

Eine Zusammenfassung der verfügbaren Daten in einem p,T-Diagramm er'gib.t das_in 

Abbildung 3.10 dargestellte Bild. Das Gemisch aus 1-Hexanol und Kohlendioxid zeigt 

ein Phasenverhalten, welches dem Typ III der Klassifizierung nach van Konynenburg 
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Abbildung 3.9: p,z-Diagramm für das Gemisch Kohlendioxid-1-Hexanol bei 

T = 313,15 K:o Flüssigphase L1, 0 Dampfphase V, A Flüssigphase L2, $ Kri- 
tischer Punkt LL_ = Lz2. 

und Scott [39] entspricht. Die Vergrößerung des p,T-Diagramms (Abbildung 3.11) 

zeigt den Verlauf der kritischen Entmischungslinie L2 = V im Bereich des kritischen 

Punktes von Kohlendioxid exakter aufgelöst. Die Spitze in dem von Scheidgen [54] 
angegebenen Kurvenverlauf, welche unterhalb der vermessenen Dreiphasenlinie liegt, 
deutet dabei auf einen systematischen Meßfehler hin und stützt die eigenen Meßwerte. 

3.2.2 System Kohlendioxid-Wasser-1-Hexanol 

Ziel der Untersuchungen an diesem Stoffsystem war es, einen Überblick über das 
Phasenverhalten dieses Gemisches im nahekritischen Bereich von Kohlendioxid zu 
erhalten. Dieser Zustandsbereich zeichnet sich durch die in Abschnitt 2.2 vorgestell- 
ten Mehrphasen-Gleichgewichte aus, welche charakteristisch für das Gemisch sind. 
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Abbildung 3.10: p,T-Diagramm für das Gemisch Kohlendioxid-1-Hexanol: 
o Flüssigphase L1, A LV (Kohlendioxid) nach [2], Il LV (1-Hexanol) nach [34], 

0L = V (1-Hexanol) nach [56], o L2 = V nach [54], e L2 = V (diese Arbeit), 

Y L1L2V (diese Arbeit), V L1 LV nach [41]. 

Zudem sollten die Messungen dazu dienen, Daten zur Verifizierung des vorgestellten 

Rechenmodells von Abschnitt 2.1 bereitzustellen. 

In früheren Arbeiten [5, 76, 78] hatte es sich bereits als sinnvoll erwiesen, das Pha- 
senverhalten längs ausgewählter Isothermen der Mehrphasen-Gleichgewichte zu ver- 

folgen und charakteristische Punkte wie z. B. den zur entsprechenden Temperatur 
gehörenden Vierphasendruck zu ermitteln. Für dieses System wurden dazu die bei- 

den Isothermen für T' = 303,15 K und T' = 313,15 K gewählt, welche in Bezug 

auf reines Kohlendioxid jeweils eine unterkritische und eine überkritische Isotherme 

darstellen. Außerdem wurden systematische Messungen zur Bestimmung der Vier- 

Phasenlinie durchgeführt. 
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Abbildung 3.11: p,T-Diagramm für das Gemisch Kohlendioxid-1-Hexanol 

(Vergrößerung des Bereichs um den kritischen Punkt von Kohlendioxid): o Flüs- 
sigphase L , A LV (Kohlendioxid) nach [2], ©& L = V (Kohlendioxid) nach 

[2], o L2 = V nach [54], e L2 = V (diese Arbeit), v LiL2V (diese Arbeit), 

V L_L2V nach [41]. 

Dreiphasen-Gleichgewichte 

Zunächst wurde das Dreiphasen-Gleichgewicht des Systems Kohlendioxid-Wasser- 
1-Hexanol vermessen, welches sich erwartungsgemäß aus den Mischungslücken der 

binären Randsysteme ergibt und aufgrund der großen Ausdehnung in der Gibbsschen 
Phasenebene experimentell leicht zugänglich ist. Bei sukzessiver Druckerhöhung durch 
Zugabe von Kohlendioxid stellte sich bei einer Temperatur von T' = 303,15 K der in 
Abbildung 3.12 dargestellte Verlauf ein. Die Meßwerte sind in Tabelle 3.3 vertafelt. 

Irfn Dru3:kbereich oberhalb von p = 6,9 MPa, siehe in Tabelle 3.3 bei p = 7,22 MPa, 
bildet sich statt der dampfförmigen eine kohlendioxidreiche flüssige Phase L3: bei die- 
sem Druck ist das im nächsten Abschnitt näher erläuterte Vierphasen-Gleichgewicht 
erreicht und der Charakter der Phase wechselt. 
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Abbildung 3.12: Dreiphasen-Gleichgewichte im _ternären System 

Kohlendioxid-Wasser—-1-Hexanol bei T' = 303,15 K (diese Arbeit): 

op =5,17 MPa, O p = 5,90 MPa, © p = 6,17 MPa, A p = 7,22 MPa, 

<p=8,15MPa, v p = 9,53 MPa, x p = 10,10 MPa (kritischer Punkt). 

Wie am Verlauf der Zusammensetzung von Phase L2 zu erkennen ist, nimmt die he- 

xanolreiche Phase mit steigendem Druck immer mehr Kohlendioxid auf. Die dampf- 

ähnliche Phase V bzw. L3 löst im Gegensatz hierzu einen mit dem Druck steigenden 

Anteil an Hexanol, bis schließlich bei p = 10,10 MPa am kritischen Dreiphasendruck 
die beiden Phasen identisch werden. Die Zusammensetzung der wasserreichen Phase 

ergibt sich aus den niedrigen Werten für die Löslichkeit von Kohlendioxid und 1- 
Hexanol in Wasser. Diese geringe Löslichkeit setzt sich im ternären Gemisch fort und 

wird auch vom Druck kaum beeinflußt (Tabelle 3.3). 

Im Gegensatz zu den Messungen bei T' = 303,15 K konnte längs der Isothermen für 
T = 313,15 K kein Vierphasen-Gleichgewicht gefunden werden, wie im nächsten 
Abschnitt erläutert wird. Dadurch ändert sich die Bezeichnung für die dampfähnliche 
Phase V in der Tabelle 3.4 nicht, Prinzipiell wird jedoch auch für diese Temperatur 
der gleiche Verlauf der Phasenzusammensetzung beobachtet. 

Weitere Dreiphasen-Gleichgewichte in diesem System konnten nicht vermessen wer- 

den. Wie sich in Abschnitt 3.3 zeigt, liegt der Grund hierfür darin, daß die Höhen der 
Dreiphasen-Dreiecke im Gibbsschen Phasendiagramm sehr gering sind, wodurch die 

exakte Einstellung der Gemischzusammensetzung, v. a. der Kohlendioxid-Konzentra- 

tion, mit der verwendeten Anlage nicht möglich war, 

Der Druck am kritischen Entmischungspunkt L1iL2 = L3 bzw. LiL2 = V steigt 
mit zunehmender Temperatur an, was sich im p,T-Diagramm durch eine ansteigende 
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Abbildung 3.13: Dreiphasen-Gleichgewichte im ternären Systx_=.m 

Kohlendioxid-Wasser-1-Hexanol bei T —313,.15 K (diese Arbeit): 

op = 532 MPa, O p = 6,31 MPa, © p = 7,51 MPa, A p = 8,35 MPa, 

<p=9,62MPa, v p = 10,63 MPa, x p = 11,20 MPa (kritischer Punkt). 

kritische Dreiphasenlinie für dieses Gleichgewicht äußert. 

Vierphasen-Gleichgewichte 

Wie bereits im vorangegangenen Abschnitt beschrieben, besitzt das ternäre Gemisch 

Kohlendioxid-Wasser-1-Hexanol bei einer Temperatur von T' = 303,15 K einen Vier- 

phasenzerfall. Dies ließ sich aus früheren Untersuchungen über Kohlendioxid-Wasser 

mit 1-Propanol [5], 2-Propanol [5, 76] bzw. 1-Butanol [78] als dritter Komponente 

zwar erwarten, jedoch liegt im Unterschied zu diesen Systemen, wie Abbildung 3.14 

zeigt, die Phase L3 hier innerhalb des Dreiecks, welches von den Phasen L1, L2 und 

V aufgespannt wird. Dieses zunächst unerwartete Ergebnis deutet darauf hin, daß 

hier zum ersten Mal ein System experimentell untersucht worden ist, welches dem 

zweiten von Gibbs theoretisch beschriebenen Mechanismus (siehe Abbildung 2.18) 

entspricht, wonach sich am Vierphasendruck aus einem vorhandenen Dreiphasen- 

Gleichgewicht ein Vierphasen-Gleichgewicht bildet, welches bei Drucksteigerung in 
drei separate Dreiphasen-Gleichgewichte zerfällt. Leider konnte von den zu erwarten- 

den drei Dreiphasen-Gleichgewichten bei Drücken oberhalb des Vierphasendruckes 

nur das weiter oben vorgestellte L1 L2L3-Gleichgewicht experimentell bestimmt wer- 

den. Diese Meßergebnisse zum Vierphasen-Gleichgewicht werden sowohl durch die 
weiter unten vorgestellten Simulationsergebnisse als auch durch die Daten der binären 
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Randsysteme gestützt. Sowohl im System Kohlendioxid-Wasser [76] als auch im Sy- 
stem Kohlendioxid-1-Hexanol existiert oberhalb des ternären Vierphasendruckes von 
p =6,91 MPa bei T' = 303,15 K ein binärer Dreiphasenzerfall, welcher aus Konti- 
nuitätsgründen [78] auch im ternären System vorhanden sein muß. Die Zusammenset- 
zungen der binären Dreiphasen-Gleichgewichte legen die Vermutung nahe, daß diese 
durch Abnahme der jeweiligen dritten Komponente bei steigendem Druck aus den 
beiden Gleichgewichten L,L3V bzw. L2L3V entstehen. Auch dies wird durch die 
Berechnungen (siehe Abschnitt 3.3) bestätigt. 

Abbildung 3.14: _Vierphasen-Gleichgewicht L1iL2L3V im _ System 

Kohlendioxid-Wasser-1-Hexanol bei T' = 303,15 K und p = 6,91 MPa. 

Bei den Messungen längs der Isotherme für 7’' = 313,15 K konnte in diesem System 
kein Vierphasen-Gleichgewicht beobachtet werden, da diese Temperatur bereits, wie 

im nächsten Abschnitt gezeigt wird, oberhalb des OKEP liegt. 

3.2.3 Vierphasenlinien 

Da den Vierphasenlinien ternärer Systeme, wie in Abschnitt 2.2.4 ausgeführt, eine 

wichtige thermodynamische Bedeutung zukommt, wurden in dieser Arbeit die Vier- 

phasenlinien des Systems Kohlendioxid-Wasser-1-Hexanol detailliert unter?uc?lt und 

außerdem auch diejenigen von Gemischen mit weiteren Alkoholen, Kohlendioxid und 

Wasser bestimmt. Die Messwerte von Druck p und Temperatur 7° für die Alkohole 

Isopropanol, 1-Hexanol und 1-Oktanol sind in den Tabellen 3.5-3.7 zusammengeifaßt. 

Für das ebenfalls experimentell untersuchte 2-Butanol konnte im ternären Gemisch 

mit Kohlendioxid und Wasser keine Vierphasenlinie gefunden werden. Die Messun- 

gen zu Isopropanol dienten in erster Linie dazu, die eigene Versuchsauswertung durch 

Vergleich mit vorhandenen Literaturwerten [76] zu verifizieren. 

Wie sich aus der Darstellung der Meßwerte in Abbildung 3.15 entnehmen 1äßt, wer- 
den die Literaturwerte des Systems mit Isopropanol einschließlich des OKEP und 
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Tabelle 3.5: Experimentelle Daten für Druck p und Temperatur T für 

Vierphasen-Gleichgewichte im System Kohlendioxid-Wasser-Isopropanol 

Temperatur | Druck | Bemerkung 

TIK p/MPa 

303,12 6,41 UKEP 

304,95 6,73 

306,35 6,93 

308,25 7,20 

310,35 7,48 

312,35 7,78 

314,45 8,08 
31533 8,24 

317,45 8:55 
319,25 8,82 
319,45 8,85 

321,15 9,13 OKEP 

Tabelle 3.6: Experimentelle Daten für Druck p und Temperatur T für 
Vierphasen-Gleichgewichte im System Kohlendioxid-Wasser-1-Hexanol 

Temperatur | Druck | Bemerkung 

T/K p/MPa 

295,05 5,78 
295,95 5,90 
297,05 6,03 
298,05 6,.16 

300,05 6,44 
302,05 6,74 
304,15 7,04 
306,15 7,34 

308,15 7,65 
310,15 7,98 

310,25 8,00 
311,25 8,16 OKEP 
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Tabelle 3,7: Experimentelle Daten für Druck P und Temperatur T' für 
Vierphasen-Gleichgewichte im System Kohlendioxid-Wasser-1-Oktanol 

Temperatur | Druck | Bemerkung 
T/K D/MPa 

295,65 5,92 

297,15 612 
29925 6,40 
301,15 6,67 
303,25 6,97 
305,25 7,28 
307,25 7,61 
308,25 T,77 
308,85 7,86 

309,00 791 OKEP 

des UKEP sehr gut wiedergegeben. Jedoch konnten auch bei Drücken unterhalb des 
UKEP noch Vierphasen-Gleichgewichte beobachtet werden. Ob es sich hierbei um 
metastabile Gleichgewichte handelt, konnte durch die Experimente nicht endgültig 

geklärt werden. 

Die gemessenen Vierphasenlinien für die Systeme mit 1-Alkanolen zeigen _a1_le einen 
eindeutig parallelen Verlauf und besitzen alle einen OKEP. Während die Lpue für 1- 

Butanol nach unten zusätzlich durch einen UKEP begrenzt wird, konnte ein solcher 

für die beiden Systeme mit 1-Hexanol bzw. mit 1-Oktanol ni3:ht gefund;n wgrden. 
Da die Anlage jedoch nur Messungen bis Raumtemperatur zuließ, kann die Existenz 
eines UKEP unterhalb der Raumtemperatur nicht ausgeschlossen werden. 

Verfolgt man den Verlauf der Kurven für die einzelnen 1-Alkanole, 1äßt s?1ch d_1e Ten- 

denz feststellen, daß sowohl der Druck p als auch die Temperatur 7° mit steigender 

Molmasse des Alkohols sinken. Diese Tendenz ist in der Abbildung 3.16 clargfistellt. 

Mit Hilfe der eingezeichneten Kurven lassen sich obe1:e k3ritischc Endpunkte für .G'e- 

mische mit anderen 1-Alkanolen interpolieren und somit die Lage der Vi_erphasenlume 

abschätzen. Die Datenbasis der kritischen Endpunkte ist zu 1__dem_‚ um eine mg\thema— 

tischen Funktion für diese Kurven angeben zu können. Es läßt sich jedoch ein loga- 

rithmischer Zusammenhang aus den gegebenen Werten vermuten. 
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Abbildung 3.15: Vierphasenlinien von ternären Systemen des Typs 
Kohlendioxid-Wasser-Alkohol im p,T-Diagramm: M_ Isopropanol (diese 
Arbeit), J Isopropanol nach [76], ©& 1-Butanol nach [78], &A 1-Hexanol (diese 

Arbeit), e 1-Oktanol (diese Arbeit), Linien: Interpolation. 
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Abbildung 3.16: Druck poxgp und Temperatur Zox p am oberen kritischen 
Endpunkf der Vierphasenlinie für Gemische des Typs Kohlendioxid-Wasser-1- 
Alkanol in Abhängigkeit der Molmasse des Alkanols. 
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3.3 Modellierung und Simulation 

Die experimentell ermittelten Daten des binären Gemisches Kohlendioxid-1-Hexanol 
wurden zusammen mit Literaturwerten für die restlichen binären Randgemische dazu 
genutzt, die fehlenden Parameter des in Abschnitt 2.1 vorgestellten Stoffdatenmodells 
zu bestimmen. Mit Hilfe dieses nur auf binären Daten beruhenden Modells wurde 
schließlich das Phasenverhalten des ternären Systems bestimmt. In diesem Abschnitt 
werden die aus den Simulationen erhaltenen Werte mit den Meßwerten verglichen. 

33.1 Ermittlung der Modellparameter 

Für die Berechnungen zum System Kohlendioxid-Wasser-1-Hexanol wurde das in 

Abschnitt 2.1 vorgestellte Gleichungssystem nach Redlich-Kwong-Soave zur Bestim- 
mung der Phasengleichgewichte verwendet. Hierfür sind neben den beiden Reinstoff- 

parametern für den jeweiligen Energieparameter a(T) für jedes binäre Teilgemisch 
drei Gemischparameter aufgrund der Mischungsregeln nach Huron und Vidal nötig. 
Die in dieser Arbeit verwendeten Parameter sind in Anhang B vertafelt. 

Die Reinstoffparameter für Wasser bzw. Kohlendioxid und die Parameter für das Ge- 
misch dieser beiden Komponenten wurden dabei aus [78] entnommen. Die Reinstoff- 

paramter für 1-Hexanol wurden an die Daten der Dampfdruckkurve [34] angepal_3t. In 

den folgenden Abschnitten werden die Parameter der anderen binären Randgemische 

bestimmt. 

Wasser-1-Hexanol 

Für dieses Gemisch sind in der Literatur sowohl Werte für Flüssig-Flüssig-Gleichge- 

wichte als auch für Dampf-Flüssig-Gleichgewichte vorhanden, w91che„sic_h pnn;1p1ell 

zur Anpassung der Parameter eignen. Da jedoch bei den Flüss;g-Fluss;g-(ilmcl3ge- 

wichten nur die Löslichkeit von 1-Hexanol in Wasser angegeben ist [21, %8]'und diese 

zusätzlich erwartungsgemäß gering und nur schwach temperatt_1mbhäng;g ist, macht 

eine Anpassung an diese Daten wenig Sinn. Deshalb wurde hier auf die Daten des 

Dampf-Flüssigkeits-Gleichgewichts zurückgegriffen. 

Es lagen zwei isotherme Datensätze von Filippov [19] bzw. Tumk [68] bei d?n Tem- 

peraturen T = 294,15 K und T = 313,15 K vor. Aufgrund der in dieser Arbeit unter- 

suchten Isothermen von T' = 303,15 K und T = 313,15 K _wurde zur Anpassz_mg nu1" 

der Datensatz für T' = 313,15 K gewählt. Als Zielfunktion diente folgende Beziehung: 

2 2 v N L M B ) = min. (3.6) 
Z (:1‘.'%20'm‘‚_„ _ xgig)o‚rech) OM Z ($Hgo,meas L HO,rech 
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Dabei wurde ein Parametersatz (vgl. Tabelle B.2 und Tabelle B.3) gefunden, wel- 

cher eine maximale Abweichung in der Konzentration von T7H,0 = 0,025 mol/mol 

aufwies. Da in dem System ein Dreiphasenzerfall zu beobachten ist, wurde in einem 

zweiten Schritt versucht, zusätzlich die Differenz zwischen gemessenen und berech- 

neten Werten des Dreiphasendruckes zu minimieren. Dies führte zu einer größeren 

Abweichung in den Molenbrüchen, welche jedoch noch akzeptabel waren. Abbil- 

dung 3.17 zeigt den Vergleich zwischen den berechneten Phasengleichgewichten mit 

den Literaturdaten. Der Dreiphasendruck wird mit einer absoluten Genauigkeit von 

ÄD3pkGG = 0,1 kPa wiedergegeben (relative Abweichung 1,4%). Jedoch muß man 

aufgrund des flachen Verlaufs der Flüssigkeitszusammensetzung in der Nähe des Drei- 

phasenzerfalls eine größere Abweichung in der Konzentration in diesem Bereich in 

Kauf nehmen. Die Dampfkonzentrationen und der Bereich hoher Hexanolkonzentra- 

tionen werden hingegen sehr gut wiedergegeben. 
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Ab_bi]dung 3_.17: P,x-Diagramm des binären Systems Wasser-1-Hexanol. Ver- 
gleich von Literaturdaten und Simulationswerten: o T = 294,15 K nach [19], 
e T =313,15 K nach [68], Linien: Simulation. 

Mit d1esen_1 Parametersatz wurde schließlich die Isotherme für T = 294,15 K berech- 
net unc? mit den Literaturwerten verglichen. Wie Abbildung 3.17 zeigt‘ können hier 
die gleichen Abweichungen zwischen gemessenen und berechneten Da,ten wie oben 
beobachtet werden. Es bleibt jedoch festzuhalten, daß es sich hier um eine reine Vor- 
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hersage handelt und der topologische Verlauf der Phasengleichgewichte hervorragend 
beschrieben wird, worin auch das Ziel der Simulationen lag. 

Kohlendioxid-1-Hexanol 

Zur Anpassung der Parameter für dieses binäre Gemisch mußte auf die eigenen Meß- 
daten zurückgegriffen werden. Die Parameter wurden an beide isothermen Datensätze 
angepaßt. Jedoch blieben dabei die Daten für die Dampfphase unberücksichtigt, da 
diese im unteren Druckbereich praktisch aus reinem Kohlendioxid besteht und die 
Daten keinen nennenswerten Beitrag für die Parmeter liefern. Als Zielfunktion wurde 
ebenfalls Gleichung (3.6) verwendet. 

Wie der Vergleich der Meßdaten mit den Simulationsergebnissen in Abbildung 3.18 
zeigt, konnten mit dem daraus resultierenden Parametersatz (vgl. Tabelle B.2 und Ta- 

belle B.3) Abweichungen im Molanteil von maximal Arco, < 0,015 mol/mol er- 
reicht werden. Nur beim kritischen Punkt ergaben sich größere Abweichungen. Dies 
liegt jedoch daran, daß bei der Berechnung von kritischen Punkten mit Hilfe kubischer 
Zustandsgleichungen generell große Ungenauigkeiten zu erwarten sind. 

Eine Darstellung des Phasenverhaltens in der p,T-Zustandsebene (Abbildung 3.19) 

zeigt, daß der Typ II dieses Gemisches richtig vorhergesagt wird. Die Dreiphasenli- 
nie deckt sich sehr gut mit dem eigenen Meßwert bzw. den Literaturdaten von Lam 

[41]. Der kritische Endpunkt dieser Linie wird mit 7}7 = 308,25 K (Literaturangabe: 
Trr = 312,93 K) etwas unterschätzt. Im Bereich der kritischen Linie L1 = L2 sind 
größere Abweichungen von den eigenen Meßwerten zu erkennen, die auf das verwen- 
dete Stoffdatenmodell zurückzuführen sind. Die leicht konkav gekrümmte Linie 1äßt 

in diesem Bereich jedoch die Charakteristik eines Typ IT-Gemisches erkennen. 

3.3.2 _ Fortsetzungsmethode 

Für das Auffinden von Mehrphasenzerfällen im ternären System wurde auf_ einen 1?.]- 

gorithmus zurückgegriffen, der sich bereits in anderen Arbeiten als erfolgreich erwies 

[76, 78]. Diese Methode wird hier kurz skizziert. 

Zunächst wurden dabei die Zweiphasen-Gleichgewichte der binären Randgemische 

in Form von isothermen p,x-Diagrammen berechnet. Bei Vorgabe des_ Druckes ‚war 

die berechnete Zusammensetzung der beiden Phasen relativ unempfind]_1c:h gegenuber 

den Startwerten. Es genügte ein experimentell bestimmtes Phasenglcmhgewg:ht z}ls 

Startwert, um durch sukzessive Änderung des Druckes unter Vawenduang der jeweils 

vorher bestimmten Ergebnisse Tau- und Siedelinien bestimmen zu können. Ausge- 

hend von diesen binären Phasengleichgewichten wurden schh_cßhch _durchv fort]au{en- 

de Addition der jeweils dritten Komponente Zweiphasen-Gleichgewichte im ternären 
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Abbildung 3.18: p,x-Diagramm des binären Systems Kohlendioxid-1-Hexanol. 
Vergleich zwischen Meßwerten und Simulationsergebnissen: o T' = 303,15 K 

(diese Arbeit), e T =313,15 K (diese Arbeit), Linien: Simulation. 

Gebiet bestimmt. Zusätzlich konnte mit dem in Abschnitt 2.1.2 erwähnten Stabilitäts- 

kriterium das Gleichgewicht auf globale Stabilität überprüft werden. Erreichte man 
während dieser Berechnung ein Mehrphasen-Gleichgewicht, so äußerte sich dies in 
zweierlei Informationen. Zum einen zeigte der Verlauf der die Zweiphasengebiete be- 

grenzenden Binodalkurven eine charakteristische Schleife auf (siehe Abbildung 3.20), 
zum anderen ergab die parallel durchgeführte Stabilitätsanalyse für dieses Gebiet in- 

stabile Zweiphasen-Gleichgewichte. Da jedoch die Phasengleichgewichte sowohl am 
Anfang als auch am Ende der Schleife als stabil ausgewiesen wurden, mußten die- 
se zusammen ein Mehrphasen-Gleichgewicht bilden. Solche Punkte wurden dann als 
Startwerte für den Mehrphasen-Algorithmus genutzt. 

3.3.3 Ergebnisse 

Mit Hilfe der in Anhang B vertafelten Modellparameter läßt sich nun die Topolo- 
gie des Phasenverhaltens für das ternäre Gemisch Kohlendioxid-Wasser-1-Hexanol 
nachbilden und mit den vorhandenen Meßwerten vergleichen. Die Ergebnisse für 
die Isothermen T' = 303,15 K und T = 313,15 K werden in diesem Abschnitt im 
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Abbildung 3.19: Darstellung des Phasenverhaltens des Gemisches 

Kohlendioxid-1-Hexanol in der p,T-Ebene im Bereich des kritischen Punktes 

von Kohlendioxid. Vergleich von Meßwerten (Symbole) und berechneten Werten 

(Linien): A _LVco, nach [2], — LVco, (diese Arbeit), © L = Vco, nach [2], 

ML, = L, (diese Arbeit), - — -— L1 = L2 (diese Arbeit), — --— L1 = V (diese 

Arbeit), V L1.L2V nach [41], v L1L2V (diese Arbeit), — — — (diese Arbeit). 

Gibbsschen Phasendreieck dargestellt. Dem schließt sich eine Darstellung in der p,T'- 
Zustandsebene an, welche mit Hilfe der Simulationsergebnisse erstellt wurde. 

Isotherme 7= 303,15 K 

Einen Überblick über das Phasenverhalten längs dieser Isothermen erhält man aus 

der Prismendarstellung in Abbildung 3.21. Da sich das Gebiet mit den wichtigsten 

Mehrphasen-Gleichgewichten in einem sehr engen Bereich nahe des reinen Kohlen- 

dioxid befindet, ist diese Darstellung qualitativ und gibt nur die Topologie wieder. Die 

exakten Werte aus Simulation und Messung werden in den Vergrößerungen der ein- 

zelnen Gibbsschen Phasendreiecke der noch folgenden Abbildungen wiedergegeben. 
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Komponente 1 \ \ Komponente 2 

Prognostiziertes Stabile Konode 
Dreiphasengleich- 
gewicht 

Abbildung 3.20: Ausschnitt aus der Gibbsschen Phasenebene. Qualitative Dar- 

stellung einer Schleife mit instabilen Gleichgewichten längs eines simulierten 

Zweiphasengebietes. 

Wichtigstes Phänomen dieses ternären Gemisches bei der Temperatur T' = 303,15 K 

ist das bereits in 3.2.2 vorgestellte Vierphasen-Gleichgewicht. Dieses Gleichgewicht, 

welches experimentell bei pr cc = 6,91 MPa ermittelt wurde, wird durch die Si- 
mulation mit einem Druck von pi%}icc = 6,98 MPa bestätigt. Eine Gegenüberstel- 
Jlung von Meßwerten und den Ergebnissen der Simulation zeigt Abbildung 3.22. Darin 

ist eine Abweichung zwischen Messwerten und Rechenergebnissen für die Kohlendi- 
oxidkonzentration erkennbar, die im Allgemeinen zu groß berechnet werden. Diese 
Verschiebung läßt sich bei allen Berechnungen beobachten. Die Lage des Vierphasen- 
dreiecks wird jedoch unter Beachtung der Tatsache, daß keinerlei Information über das 

ternäre Gemisch in die Bestimmung der Modellparameter eingeflossen ist, gut wie- 

dergegeben. Ein noch wichtigeres Ergebnis zeigt sich in der Lage der Phase L3, wel- 
che auch bei den Berechnungen innerhalb des von den übrigen Phasen aufgespannten 

Dreiecks liegt. Dies läßt sich in der Vergrößerung der Kohlendioxidecke des Gibbs- 

schen Phasendiagramms (siehe Abbildung 3.23) erkennen. Die Berechnungen stützen 
somit die Aussage, daß es sich bei den Vierphasenzerfällen in diesem Gemisch um den 

zweiten von Gibbs [1] erwähnten, bisher aber noch nicht beobachteten Typ handelt. 

Der Veränderung der Konzentrationen des Dreiphasen-Gleichgewichts L1L2V mit 
dem Druck (Abbildung 3.21, Druck p_) unterhalb von p4pAcc kann Abbildung 3.24 
entnommen werden. In Diagrammen diesen Typs wird aus Gründen der Übersichtlich- 
keit auch im Folgenden auf die Darstellung der Binodalgebiete verzichtet. Wiederum 
läßt sich die qualitativ gute Wiedergabe des Verlaufs und die Verschiebung in der 
Kohlendioxid-Konzentration zwischen Messung und Simulation — vor allem in der 
Phase L2 — erkennen. 
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1-Hexanol 

binäre und R:insfofi'- ternäre Mehrphasen- 
phasengleichgewichte gleichgewichte 
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CO2 Wasser 

T=303,15K 

Abbildung 3.21: Phasengleichgewichte im ternären System Kohlendioxid- 

Wasser-1-Hexanol bei T = 303,15 K. Qualitative Darstellung im p,x1,T2- 

Prisma. Zugunsten der Übersichtlichkeit wurde auf die Darstellung von Konoden 

in den Binodalgebieten verzichtet. 
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Abbildung 3.22: Phasenverhalten des Systems Kohlendioxid—Wasser
—l- 

Hexanol bei T' = 303,15 K und p = P4aPhGG: Vergleich von Meßwerten (°) 

für das \fierphasen-Gleic
hgewicht L1L2L3V 

Dipacc = 6,91 MPa) und Ergeb- 

nissen der Simulation (O, p G = 698 MPa). 

Abbildung 3.23: Phasenverhalten des Systems Kohlendioxid-Wasser-1- 

Hexanol bei T = 303,15 K und p = P4APhGG: Vergrößerung der Kohlendioxid- 

Ecke. 
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Abbildung 3.24: Dreiphasen-Gleichgewichte L1 L2V im System Kohlendioxid- 
Wasser-1-Hexanol bei T' = 303,15 K. Vergleich von Messung und Simulati- 
on: © p = 5,17 MPa (exp.), e p = 5,17 MPa (sim.), 0 p = 5,90 MPa (exp.), 
M » = 5,90 MPa (sim.), $ p = 6,17 MPa (exp.), $# p = 6,17 MPa (sim.). 

Oberhalb der Vierphasenlinie (Abbildung 3.21, Druck p2) existieren drei getrennte 
Dreiphasen-Gleichgewichte (Z1L2L3, L2L3V, L1L3V), von denen aus den genann- 

ten Gründen experimentell nur das Gleichgewicht L1 L2L3 untersucht werden konnte 

(siehe Abbildung 3.25). Sowohl Experiment als auch Simulation lassen erkennen, daß 

die beiden Phasen L, und L3 sich mit steigendem Druck annähern und schließlich in 
einem kritischen Punkt gleich werden (Abbildung 3.21, Druck p;). Dieser entwickelt 
sich topologisch aus demjenigen des binären Randgemisches Kohlendioxid-Wasser 
(siehe Abschnitt 3.2.1 und Abbildung 3.21, Druck ps bzw. pe) und gibt durch die 

Simulation mit einem Druck von p$‘" = 10,00 MPa den experimentellen Wert von 

P7” = 10,10 MPa sehr gut wieder. 

Der Verlauf der beiden anderen Dreiphasen-Gleichgewichte wurde durch die Simu- 
lation bestätigt. Da sich die Ergebnisse für das Gleichgewicht L1L3V graphisch nur 
schwer darstellen lassen,? wird hier nur der Zerfall L2L3V gezeigt (Abbildung 3.26), 

welcher im binären Randgemisch Kohlendioxid-1-Hexanol endet (Abbildung 3.21, 

Druck p3). 

Schließlich konnte auch die besondere Eigenschaft des ternären Gemisches_‚ die Exi- 

stenz eines homogenen Gebietes, welches von Drei- bzw. Zwe1pl;nasengeb3eten um- 

geben ist, durch die Simulation bestätigt werden. Die hier beschriebene Bildung ei- 

YDie Höhe dieses Dreiphasendreiecks ist sehr klein gegenüber der Länge der Grundlinie, 
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Abbildung 3.25: Dreiphasen-Gleichgewichte 
LiL2L3 im System 

Kohlendioxid-Wasser-1-Hexanol 
bei T = 303,15 K. Vergleich von Mes- 

sung und Simulation: © p = 7,22 MPa (exp.), e D = 7,22 MPa (sim.), 

O0 7 = 8,15 MPa (exp.), B » = 83,15 MPa (sim.), © p = 9,53 MPa (exp.), 

$ p = 9,53 MPa (sim.), V D = 10,10 MPa (LiL2 = L3, exp.), V P = 10,00 MPa 

(L1L2 = L3, snn) 

ner homogenen Phase aus einem Dreiphasen-Gleichgewicht bei einem thermodyna- 

mischen Freiheitsgrad von 1 1äßt sich mit derjenigen eines Heteroazeotrops in binären 

Gemischen vergleichen. Abbildung 3.27 zeigt diese homogene Region, wie sie durch 

die Simulationen bei p =7,0 MPa bestimmt wurde. 

Isotherme 7= 313,15 K 

Während das Phasenverhalten des hier untersuchten ternären Systems längs der Iso- 

thermen für T = 303,15 K den bisher experimentell nicht beobachteten kompli- 

zierten Verlauf zeigt, findet man bei T = 313,15 K wieder gewöhnlichere Phasen- 

zerfälle. Wie in Abbildung 3.28 qualitativ zu sehen ist, weist das Gemisch bei die- 

ser Temperatur keinen Vierphasenzerfall mehr auf, da die kritische Temperatur bei 

ToKEP =311,25 K liegt (siehe Tabelle 3.6). Vielmehr ist längs der gesamten Isother- 

me nur das eine Dreiphasen-Gleichgewicht L1L2V zu erkennen, für welches stellver- 

tretend für weitere Drücke in Abbildung 3.29 ein Gibbssches Phasendreieck darge- 

stellt ist, wie es sich für p = 5,32 MPa aus den Simulationen ergibt. 

I?er Übergang zum Gleichgewicht des Typs LiL2L3, der bei T' = 303,15 K diskon- 

tinuierlich beim Vierphasendruck stattfindet, ist hier kontinuierlich. Die Simulationen 

ff>lgen auch hier den experimentellen Ergebnissen. Abbildung 3.30 stellt die Simula- 

tionsergebisse für die Dreiphasen-Gleichgewichte bei unterschiedlichen Drücken den 

Messwerten (siehe Tabelle 3.4) gegenüber. Der Verlauf der Konzentration entspricht 
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Abbildung 3.26: Dreiphasen-Gleichgewichte L2L3V (a) im System 
Kohlendioxid-Wasser-1-Hexanol bei T = 303,15 K. Vergleich von Mes- 
sung und Simulation: ©& p = 6,987 MPa (sim.), 0 P = 6,997 MPa (sim.), 
° p =7,007 MPa (sim.), e p = 7,131 MPa (exp.). Die rechte Teilabbildung (b) 
enthält eine Vergrößerung der Kohlendioxidecke mit den Phasen L3 und V. 

dem bei _T = 303,15 K, wobei die Differenz zwischen dem berechneten und gemes- 
senen kritischen Druck p3*” — pf7” hier 2,7 MPa beträgt. 

P,T-Zustandsebene 

Während bisher gemessene und berechnete Phasenzusammensetzungen verglichen 

wurden, soll nun entsprechend dem Ziel der Arbeit die Topologie der Phasengleich- 

gewichte des ternären Systems bestimmt und mit bereits vermessenen Systemen aus 

der Klasse Kohlendioxid-Wasser-n-Alkanol verglichen werden. Dies läßt sich am be- 
sten in der p,T-Zustandsebene verwirklichen. Das binäre Subsystem Kohlendioxid- 
1-Hexanol wurde bereits an anderer Stelle (Abschnitt 3.3.1) vorgestellt, weshalb hier 

v. a. die Eigenschaften der ternären Gemische erörtert werden sollen. 

Die wichtigsten Phasengleichgewichte für die Darstellung im p,T-Diagramm sind die 

mit einem Freiheitsgrad von Zy = 1 bzw. Z/ = O, da diese charakteristische Linien 

bzw. Punkte darstellen. Wie man aus Tabelle 2.1 entnehmen kann, sind dies bei ter- 
nären Systemen kritische Linien von Dreiphasen-Gleichgewichten, Vierphasenlinien 
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Abbildung 3.27: Phasendiagramm des Systems Kohlendioxid-Wasser-1- 

Hexanol bei T = 303,15 K und p = 7,0 MPa im Bereich hoher Konzentrationen 

von Kohlendioxid. 

bzw. deren kritische Endpunkte. In dem untersuchten Gemisch konnten im betrach- 

teten Temperaturbereich drei kritische Linien von Dreiphasen-Gleichgewichten durch 

Simulation bestimmt werden. Zwei dieser drei Linien betreffen Phasengleichgewich- 

te, welche experimentell nicht zugänglich waren. Dabei handelt es sich um die Linien 
für L2L3 = V und LiL3 = V (siehe Abbildung 3.21). Für die dritte, welche den 

Gleichgewichten L, L2 = L3 entspricht, konnten experimentelle Punkte bei den Tem- 

peraturen T' = 303,15 K und T = 313,15 K ermittelt werden (siehe Tabelle 3.3 und 
Tabelle 3.4). Eine Gegenüberstellung dieser Werte im Diagramm macht jedoch wenig 

Sinn, da man aus zwei Meßpunkten kaum Aussagen über den möglichen Verlauf die- 
ser Linie machen kann und daher kein Vergleich mit der berechneten Linie möglich 
ist. 

Zur Vierphasenlinie und deren oberem kritischen Endpunkt OKEP existieren jedoch 
mehrere Meßpunkte (siehe Tabelle 3.6), so daß ein Vergleich mit den Simulationswer- 

ten lohnt. Abbildung 3.31 zeigt, daß es mit dem verwendeten Stoffmodell und Para- 
metern der binären Phasengleichgewichte möglich ist, die Vierphasen-Gleichgewichte 

nicht nur zu berechnen, sondern auch den Verlauf der Linie gut wiederzugeben. Am 
OKEP ergeben sich Abweichungen von AT — 2,0 K und Ap — 0,3 MPa, welche 
auf grundlegende Schwächen des verwendeten Modells mit kubischen Zustandsglei- 

chungen bei kritischen Phänomenen zurückzuführen sind. 
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1-Hexanol 

binäre und Reinstoff- ternäre Mehrphasen- 
phasengleichgewichte gleichgewichte 
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Abbildung 3.28: Charakteristische Phasengleichgewichte 1m ternären Systgm 

Kohlendioxid-Wasser—-1-Hexanol bei T' = 313,15 K. Quahtaqve Darstellung im 

D,51,22-Prisma. Zugunsten der Übersichtlichkeit wurde auf die Darstellung von 

Konoden in den Binodalgebieten verzichtet. 
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Abbildung 3.29: Phasendiagramm des Systems Kohlendioxid-Wasser-1- 
Hexanol bei T =313,15 K und p = 5,32 MPa: Gegenüberstellung von Meßwer- 

ten (0) für das Dreiphasen-Gleichgewicht L1L2V und Ergebnissen aus der Simu- 

Jation (e). Die eingezeichneten Zweiphasen-Gleichgewichte wurden berechnet. 

Die Ergebnisse aus den Simulationen der charakteristischen ternären Mehrphasen- 

phänomene und die der binären Randsysteme sind in der Umgebung des untersuchten 
Temperaturbereichs in Abbildung 3.32 dargestellt. Während das Diagramm nach oben 

hin durch die bereits erwähnte kritischen Entmischungslinie L1 L2 = L3 der ternären 

Systems begrenzt wird, gibt die Vergrößerung des Bereichs um den kritischen Punkt 

von reinem Kohlendioxid den Verlauf der beiden anderen kritischen Dreiphasenli- 
nien wieder (Abbildung 3.32b). Aufgrund der topologischen Ähnlichkeit der beiden 

binären Randsysteme Kohlendioxid-Wasser und Kohlendioxid-1-Hexanol — beide 
sind Gemische vom Typ II mit Dreiphasenlinien, wobei die Konzentrationen des je- 

weiligen Dampf-Flüssigkeitsgemischs sehr nahe bei reinem Kohlendioxid liegen — 
ergibt sich auch ein relativ ähnlicher Verlauf der kritischen Dreiphasenlinien im ter- 
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Xg o / (mol/mol) —- 

%bbildung 3.30: Dreiphasen-Gleichgewichte L1L2V bzw. LiL2L3 und kri- 

tischer Entmischungspunkt LiL2 = L3 im System Kohlendioxid-Wasser— 

i-Hexanol bei T = 313,15 K. Vergleich von Messung und Simulation: 

op = 5,32 MPa (exp.), © P = 5,32 MPa (sim.), © p = 7,51 MPa (exp.), 

$ p =7,51 MPa (sim.), V p = 10,63 MPa, v p = 10,63 MPa, > p = 11,20 MPa 

(L1L2 = L3, exp.), > p = 13,94 MPa (LiL2 = L3, sim.). 

nären Gemisch mit der jeweiligen anderen Komponente. Diese verbinden die End- 

punkte der beiden binären Dreiphasenlinien mit dem OKEP der Vierphasenlinie. 

Diese wiederum schließt das Gebiet der charakteristischen Mehrphasenphänomene 

nach unten hin ab. 

3.4 Diskussion 

Betrachtet man das hier experimentell untersuchte Dreistoffsystem aus Kohlendioxid, 

Wasser und 1-Hexanol mit den bereits bekannten Systemen 1-Propanol [5], 2-Propanol 

[5, 76] bzw. 1-Butanol [78], so erkennt man, daß das ternäre Phasenverhalten weitge- 

hend durch das binäre Subsystem Kohlendioxid bestimmt wird. Das ist dadurch zu 

erklären, daß die charakteristischen Mehrphasen-G
leichgewichte in der Nähe des rei- 

nen Kohlendioxids liegen, so daß sich Veränderungen im Subsystem Wasser-Alkanol 

kaum auf das Phasengleichgewicht auswirken. 

In der Reihe der n-Alkanole mit Kohlendioxid 

cher ein Phasenverhalten vom Typ II zeigt, W 

treter des Typs II sind [41]. Die zuletzt genannten zei 

ist 1-Hexanol der erste Vertreter, wel- 

ährend die niedrigeren Alkanole Ver- 

gen im ternären Gemisch mit 
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Abbildung 3.31: Vergleich der Meßwerte (e*) der Vierphasenlinie im System 

Kohlendioxid-Wasser-1-Hexanol mit den Werten aus der Simulation (—). 

Wasser ein weitaus komplizierteres Phasenverhalten in der Nähe der Vierphasenlinie 
als Gemische mit 1-Hexanol. Man findet mehrere kritische Dreiphasenlinien bis hin 
zum Auftreten von trikritischen Punkten an deren Schnittstellen. Die Ähnlichkeit der 

Systeme Kohlendioxid-1-Hexanol und Kohlendioxid-Wasser mit annähernd gleichen 
oberen kritischen Endpunkten der Dreiphasenlinien zeigt Abbildung 3.32. 

Das binäre Dreiphasen-Gleichgewicht im Subsystem Kohlendioxid-n-Alkanol besitzt 

entscheidenden Einfluß auf das beobachtete Vierphasen-Gleichgewicht des ternären 

Systems mit Wasser. Im Gegensatz zu den Systemen mit niedrigeren Alkoholen, wel- 
che einen oberen kritischen Endpunkt der Dreiphasenlinie des Typs LL = V besitzen, 
endet diese Linie beginnend mit 1-Hexanol in einem Punkt des Typs L = LV. Zieht 
man die Untersuchungen von Lam et. al [41] heran, so hängt dies mit dem Auftreten 
eines sog. barotropen Inversionspunktes entlang der Dreiphasenlinie zusammen, der 
in diesem binären Gemisch in der Reihe der n-Alkanole zum ersten Mal auftritt. An 
diesem Punkt besitzen die beiden Flüssigphasen gleiche Dichte trotz unterschiedli- 
cher Zusammensetzung. Dies bedeutet, daß sich die Schichtung der beiden Flüssig- 
phasen im Dreiphasenzerfall ab diesem Punkt ändert. Den Ausführungen von Lam 
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folgend wird durch die Existenz dieses Punktes ab 1-Hexanol das Ende der Drei- 

phasenlinie durch einen Punkt LL = V bei vergleichsweise niedrigen Temperaturen 

verhindert. Diese nun verlängerte Dreiphasenlinie bedingt den Wechsel des binären 

System Kohlendioxid-1-Alkanol vom Typ II zum Typ II 

Der experimentelle Befund im Dreistoffsystem Kohlendioxid-Wasser-1-Hexanol legt 

den Verdacht nahe, daß hierin der Grund für die Änderung des Vierphasen-Gleichge- 
wichtes L1 L2L3V liegt. In Gemischen mit geringerwertigen Alkoholen als 1-Hexanol, 
also Gemischen ohne barotropen Inversionspunkt im binären System Kohlendioxid- 

1-Alkanol, beobachtet man bei Drücken oberhalb der binären Dreiphasenlinie ternäre 

Dreiphasen-Gleichgewichte L2L3V, welche denjenigen in Abbildung 3.33 entspre- 
chen. Diese münden in ein Vierphasen-Gleichgewicht, welches z. B. im Gemisch 
Kohlendioxid-Wasser-1-Butanol auftritt. Ternäre Gemische mit Alkoholen ab 1-He- 
xanol zeigen jedoch Dreiphasen-Gleichgewichte L2L3V unterhalb der binären Drei- 

phasenlinie Kohlendioxid-1-Alkanol, die demjenigen in Abbildung 3.34 entsprechen. 
Sie enden bei sinkendem Druck in Vierphasen-Gleichgewichten des zweiten Typs. 

Das Phasenverhalten der ternären Gemische um den barotropen Inversionpunkt wur- 

de bisher nicht detailliert untersucht, da dieser bei Temperaturen um 7° = 283,00 K 

bis T' = 284,00 K liegt und die benutzte Versuchsanlage Messungen bei solchen Be- 

dingungen nicht zuließ. Ein Studium dieses Zustandsgebietes sollte jedoch Aufschluß 
über den geschilderten Sachverhalt geben. Dadurch könnte ein weiteres Element zur 
systematischen Einteilung tenärer Gemische gewonnen werden. 

Hilfreich bei diesen experimentellen Untersuchungen könnten auch weitere Simula- 
tionen sein. Wie sich gezeigt hat, ist das hier verwendete Modell imstande, die kompli- 
zierten Mehrphasen-Gleichgewichte qualitativ gut wiederzugeben. Jedoch sollte hier- 
zu zunächst eine Überprüfung und Anpassung der Parameter vorgenommen werden, 
da der Temperaturbereich des barotropen Inversionspunktes weit außerhalb des hier 
untersuchten Bereichs liegt und man durch die notwendige Extrapolation falsche Er- 
gebnisse erhalten würde. 
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L2=L;; 

CO, CO2 

(b) Temperatur oberhalb des kritischen (a) Temperatur unterhalb des kritischen 
Endpunktes der binären Dreiphasenlinie Endpunktes der binären Dreiphasenlinie 

Abbildung 3.33: Isothermer Verlauf des ternären Dreiphasen-Gleichgewichts 

L2L3V in Systemen vom Typ Kohlendioxid-Wasser—-1-Butanol. 
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L2 

L3 

CO2 

Abbildung 3.34: Isothermer Verlauf des ternären Dreiphasen-Gleichgewichts 

L2L3V in Systemen vom Typ Kohlendioxid-Wasser—-1-Hexanol.



Kapitel 4 

Hochdruckextraktion 

Die im vorigen Kapitel erörterten fluiden Mehrphasen-Gleichgewichte stellen keine 
Randerscheinung ganz spezieller Gemische dar, sondern treten in vielen auch tech- 
nisch relevanten Systemen auf. In der Praxis wird jedoch meistens angenommen, daß 
in Prozessen mit fluiden Systemen wie z. B. der Flüssig-Flüssig-Extraktion maxi- 
mal zwei Phasen existieren und in Kontakt zueinander treten. Um die Auswirkun- 
gen zusätzlicher Phasen zu untersuchen, wurde in dieser Arbeit mit der Hochdruck- 
extraktion ein Prozeß ausgewählt, welcher in der Hochdrucktechnik eingesetzt wird 
und damit von praktischem Interesse ist. Als Lösungsmittel wird dort hauptsächlich 
nahe- oder überkritisches Kohlendioxid verwendet. Es ist daher mit dem Auftreten 
von Mehrphasen-Gleichgewichten zu rechnen. Als Beispiel wurde in dieser Arbeit 
die extraktive Trennung eines Aceton-Wassergemisches mittels überkritischem Koh- 
lendioxid gewählt. 

4.1 Experimente 

Zur experimentellen Untersuchung wurde am Max-Planck-Institut für Kohlenforschung 

in Mülheim an der Ruhr!” eine Versuchsanlage aufgebaut, die es erlaubte, den Prozeß 
zu beobachten und auch quantitative Aussagen zu gewinnen. 

4.1.1 Versuchsanlage 

Den Kern der Anlage (siehe Abbildung 4.1 und Abbildung 4._2) bild_ete eine Ko.lon- 

ne mit fünf nicht agitierten, gleichmäßig über die Höhe verte11te_n Siebböden (siehe 

Abbildung 4.3). Temperiert wurde die Extraktionskolonne über einen Doppelmantel, 
welcher von einer Temperierflüssigkeit durchströmt wurde. Zur Beobachtung und ZUr 

Kontrolle des Prozesses und der Phasengrenzen auf den Böden waren Schauglasgr 

über die gesamte Kolonnenhöhe vorhanden. Um die Phasengrenzen bess:er beurtei- 

len zu können, wurde eine Füllhöhenskala angebracht. Damit war es möglich, die 

An dieser Stelle möchte ich mich bei Prof. Dr. W. Leitner und seinen Mitarbeitern für die Unterstützung 

beim Aufbau der Anlage bedanken. 
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Stationarität des Prozesses zu beobachten. Darüberhinaus verfügte die Kolonne zur 

Überwachung der Temperatur über kalibrierte Thermoelemente sowohl im Mantel als 

auch im Innenraum. Diese sind im Schaubild (Abbildung 4.1) als MeßBstellen 7 und 8 

dargestellt. Die Kolonne war für Drücke bis zu 50 MPa geeignet. 

Im Feedstrang durchlief das zu trennende Gemisch zuerst eine (nicht dargestellte) Ent- 

gasung im Ultraschallbad. Die daran anschließende Pumpe P1 brachte das Gemisch 

auf den Versuchsdruck und erlaubte die Einstellung des Feedstroms. Hierzu wurde 

eine HPLC-Kolbenpumpe P 402 der Fa. Latek für Volumenströme von V = 0,4 bis 

50 ml/min bei Drücken bis zu p = 20 MPa eingesetzt. Die Pulsation der Pumpe wurde 

zugleich zur Agitation des Kolonneninhalts genutzt. Vor dem Eintritt in die Kolon- 

ne wurde das Gemisch durch einen Wärmeübertrager W1 auf die Versuchstemperatur 

gebracht. 

Das Lösungsmittel Kohlendioxid wurde durch einen Kompressor (V1) leicht über den 

Versuchsdruck angehoben. Der nachgeschaltete, über einen Doppelmantel beheizte, 

Pufferbehälter B1 diente dabei zur thermischen Vorkonditionierung des Kohlendi- 

oxids nach der Verdichtung und dämpfte zugleich die Druckstöße des Kompressors. 

Im Wärmeübertrager W2 wurde schließlich das Lösungsmittel auf die Versuchstem- 
peratur temperiert und über das Drosselventil V11 der Lösungsmittelstrom und der 
Druck in der Kolonne reguliert. Eine Entkoppelung dieser beiden Prozeßparameter 

war mit dieser Versuchsanlage nicht möglich. 

Das Raffinat verließ die Kolonne über das Drosselventil V13. Dieses wurde mit einem 

elektrischen Heizband umwickelt, welches über einen Zweipunktregler ein Einfrie- 
ren des Ventils verhindern sollte. Die Gefahr des Einfrierens entsteht dabei durch die 
Entspannung des stark wasserhaltigen Raffinats auf Umgebungsdruck. Der flüssige 
Teil des Raffinats wurde in einem Behälter aufgefangen, der durch die Entspannung 
gasförmige Lösungsmittelanteil entwich in die Umgebung. 

Der Extraktstrom wurde aus der Kolonne durch eine isolierte Leitung in den elektrisch 

beheizten und mit einer Druckanzeige versehenen Behälter B2 geführt. Dieser war mit 
einem Schauglas ausgesrüstet und diente zum einen zur Beruhigung des Extraktes und 
zum anderen zur Kontrolle, ob der Extraktstrom ein- oder zweiphasig ist. Dieser Be- 
hälter war mit einem Auslaßventil V14 versehen, mit dem man eine sich eventuell 
anhäufende zweite Phase entnehmen konnte. Dieses Ventil war normalerweise wäh- 
rend des Versuchs geschlossen. Der eigentliche Extraktstrom wurde schließlich über 
das beheizte Ventil V12 zur Entspannung gedrosselt. Zur Unterstützung der Heizung 
an Ventil V12 wurde die daran anschließende Leitung mit Infrarotstrahlern beheizt. 
Eine Anordnung aus drei in Reihe geschalteten Kühlfallen diente dazu, das Extrakt 
vom gasförmigen Lösungsmittel abzuscheiden und ein Entweichen der flüssigen Pha- 
se zu vermeiden. Jede Kühlfalle bestand aus einer Kühlwendel mit direkt daran an- 
geschlossenem Absetzbehälter. In Abbildung 4.1 ist dies durch eine Kombination aus 
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Abbildung 4.2: Blick auf das Kernstück der Versuchsanlage mit Siebbodenko- 
lonne K1 (links) und Kohlendioxid-Pufferbehälter B1 (rechts) 

Wärmeübertrager und Abscheider dargestellt. Die Kühlfallen waren vollständig in ein 
Kühlbad aus Aceton und Trockeneis getaucht, dessen Temperatur kontrolliert wurde 
(Meßstellen 14-16). Die Menge und die Temperatur des aus den Kühlfallen austreten- 

den Gasstroms wurden gemessen (Meßstelle 17). 

4.1.2 Meßwerterfassung 

Das Fließbild in Abbildung 4.1 zeigt eine aufwendige messtechnische Ausrüstung der 

Anlage. Der Großteil dieser Meß- und Regeleinrichtungen diente dabei der Einstel- 

lung und Überwachung der Anlage. Die analytische Auswertung der Gemischzusam- 
mensetzung ist darin nicht dargestellt und soll hier näher erläutert werden. 
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Abbildung 4.3: Schnitt durch die Hochdruckextraktionskolonne. 

Schnitt A-B 

30 mm



Druck- und Temperaturmessungen 

Die Versuche wurden hauptsächlich im Hinblick auf eine qualitative Untersuchung 

von Auswirkungen eines Mehrphasenzerfalls auf den Prozeß der Hochdruckextrak- 

tion geplant. Aus diesem Grund wurde bei den Meßwertaufnehmern für Druck und 

Temperatur auf eine exakte Kalibrierung verzichtet. Die Temperaturmessung erfolgte 

über NiCr-Ni-Thermoelemente, die Druckmessung über induktive Druckaufnehmer. 

Durchflußmessungen 

Zur Kontrolle der Edukt- und Produktströme wurden unterschiedliche Techniken ein- 

gesetzt. Der flüssige Feedstrom konnte mit Hilfe der HPLC-Kolbenpumpe eingestellt 

werden, welche vor den Experimenten durch Auslitern kalibriert wurde. Zur Über- 

wachung des Lösemittelstromes stand ein Rotameter zur Verfügung. Ebenso wurde 

der Kohlendioxidstrom, welcher die Extraktionskolonne auf der Extraktseite verließ, 

mittels eines für Kohlendioxid kalibrierten Rotameters eingestellt. Auf der Seite des 
Raffinats wurde auf eine aufwendige Bestimmung des sehr niedrigen Kohlendioxid- 

stromes verzichtet und nur der Flüssigkeitsstrom nach der Entspannung und nach Er- 

reichen des stationären Zustandes mit Hilfe eines Meßzylinders ermittelt. 

Konzentrationsmessungen 

Das in den Produktströmen enthaltene Lösungsmittel Kohlendioxid entwich bei den 

Versuchen praktisch vollständig, so daß nur die Konzentrationen des binären Gemi- 
sches aus Aceton und Wasser ermittelt werden konnten. Dies geschah mit dem in 
Kapitel 3 erwähnten Gaschromatographen. 

Die Konzentration an Kohlendioxid im Extraktstrom wurde indirekt aus dem Volu- 
menstrom des entweichenden Gases (siehe Abbildung 4.1, Meßstelle 17), der jewei- 

ligen Versuchsdauer und dem daraus ermittelten Massen- bzw. Molenstrom ermittelt. 
Die Menge des mit dem Raffinat entweichenden Kohlendioxids wurde nicht erfaßt, da 

der Strom aufgrund der zu erwartenden niedrigen Konzentration zu gering war und ein 
entsprechender apparativer Aufwand wie beim Extraktstrom zu aufwendig erschien. 

4.1.3 System Kohlendioxid-Wasser-Aceton 

In drei Versuchen unter isobar-isothermen Bedingungen? wurde ein Zustand gewählt, 
in c_lem das ternäre Gemisch aus Feed und Lösungsmittel einen Dreiphasenzerfall auf- 
weist. 

”dies entspricht den üblichen, in der Technik gewählten Prozeßbedingungen 
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Das Phasenverhalten dieses ternären Systems wurde bereits in mehreren Arbeiten 

[64, 65, 75] eingehend untersucht, und es liegen sowohl Meßdaten als auch ein Para- 

metersatz (siehe Tabelle B.1-B.3) für das Stoffdatenmodell aus Kapitel 2 vor. Würde 

man die Extraktion von Aceton aus einem wäßrigen Gemisch mittels Kohlendioxid 

bei einem Druck und einer Temperatur durchführen, bei denen nur Zweiphasenzerfäl- 

le vorkommen, so müßte man eine Prozeßtemperatur T' = 313,15 K und einen Druck 

von p > 8,1 MPa wählen [76]. Dies zeigt auch das Gibbssche Phasendiagramm 
in Ab- 

bildung 4.4. Während das binäre Randsystem Kohlendioxid-Wasser eine ausgedehn- 

te Mischungslücke aufweist, sind die anderen Komponenten gegenseitig vollständig 

mischbar und das ternäre System weist lediglich ein ausgedehntes Binodalgebiet auf. 

CO 0,2 0,4 0,6 

J:„2 ö / (mol/mol) —— 

Abbildung 4.4: Berechnetes Phasenverhalten des Gemisches Kohlendioxid- 

Wasser-Aceton bei T' = 313,15 K und p = 8,5 MPa 

Damit Mehmhzsen-(}leichgcw
ichte auftreten, wurde a.u_genomme ‚ daß in derä;- 

Jonne der Druck aufgrund von Undichtigkeiten unter die angegebenen We%'te. s Ab_. 

Das Dreistoffsystem zeigt nun einen Dreiphasenzerfall vom Typ L1L2V, wie in 

bildung 4.5 dargestellt. Dieses Dmiphasen—(ileichge
wicht entsteht bei Absenken des 

Dlul:kes aus eıner kr“:| C] (e) 
m v (6)} I\C vel a.lte e Syst°m£ 

0d L Ljz 
aIlal g m h n d s 

S hel] K n ( 1 

KOhlendio;;id—Wasser
—l-l-lexanol an der kritischen Dreip 

} 

pitel 3. In den Versuchen wurde ein Druck von P — 7,5 MPa bei der Temperatur 

T = 313,15 K gewählt. 
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€o, 02 0,4 0,6 o8s L, HO 

X0 / (mol/mol) —— 

Abbildung 4.5: Berechnetes Phasenverhalten des Gemisches Kohlendioxid- 

Wasser-Aceton, simuliert bei 7' = 313,15 K und p = 7,5 MPa 

4.2 Versuchsergebnisse 

Im Vergleich zur Flüssig-Flüssig-Extraktion mit Zweiphasen-G].eichgewichten muß 

sich ein Mehrphasenzerfall durch Einschränkungen in der Prozeßführung bemerkbar 

machen. Dies wird durch Wahl der kontinuierlichen und der dispersen Phase innerhalb 

der Kolonne erkennbar, da man so die Auswirkung des möglichen Dreiphasenzerfalls 

auf den Prozeß untersuchen kann. Somit gliedern sich die Versuche in zwei Gruppen, 

je nach Wahl der kontinuierlichen Phase, Es ist p < pL2) < plIı) und somit 

die Phase L2 (Abbildung 4.5) die spezifisch leichtere, die Phase L, die spezifisch 

schwerere flüssige Phase. 

Allen Versuchen gemeinsam war die Feedvorlage mit X Aceton = 0,06 mol/mol, die 

eine stark verdünnte, wäßrige Lösung von Aceton darstellt. Damit und mit dem Ver- 

hältnis von Feed- zu Lösungsmittelstrom N(Feed) / N (£M) sollte erreicht werden, daß 

der Mischpunkt dieser beiden Phasen innerhalb des Dreiphasen-Gleichgewichtes zu 

liegen kommt, um ein Auftreten dieses Mehrphasenzerfalles in der Kolonne zu €I- 

zwingen. 
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Spezifisch leichteste Phase kontinuierlich 

Der Versuch 1 wurde mit der spezifisch leichtesten als kontinuierlicher Phase, beste- 
hend aus Wasser mit wenig Aceton (Tabelle A.5) durchgeführt. Hierzu wurde die An- 
lage zunächst mit dem nahekritischen Lösungsmittel unter den Versuchsbedingungen 
p=7,5MPa und T' = 313,15 K befüllt und der Lösemittelstrom über das Ventil V11 
und das Rotameter (Meßstelle 4) grob voreingestellt. Schließlich wurde durch Öff- 
nen des Ventils V10 der Feedstrom mit der Dosierpumpe P1 zugeführt. Die Werte für 
Feed- und Lösemittelstrom sowie deren Zusammensetzung können der Tabelle A.5 in 
Anhang A.2 entnommen werden. Die sich auf den Siebböden einstellenden Phasen- 
grenzen wurden durch Regulierung der Ventilstellung von V12 und V13 schließlich 
auf konstanter Höhe gehalten, bis sich ein eingeschwungener Zustand in der Anlage 
einstellte. Dieses Vorgehen wurde bei allen Versuchen angewandt. 

Im eingeschwungenen Zustand konnte bei diesem Versuch folgendes beobachtet wer- 

den: Der gesamte obere Teil der Kolonne, bestehend aus den ersten drei Böden, war 

von der leichten Phase gefüllt, bestehend aus Kohlendioxid und wenig Aceton. Auf 
den Böden bildete sich keine zusammenhängende Schicht der schweren Phase, be- 

stehend aus Wasser und wenig Aceton. Die kontinuierliche leichte Phase wurde von 
Tropfen der dispersen Phase von oben nach unten durchströmt. Auf dem untersten 
Boden war schließlich ein Bereich erkennbar (Abbildung 4.6), welcher eine starke 

Trübung aufwies. Die starke Agitation in diesem Bereich der Kolonne läßt einen gu- 
ten Stoffübergang vermuten. In Behälter B2, welcher als zusätzlicher Al_aset_zbehi?lter 
diente, konnte keine Phasentrennung beobachtet werden, so daß ein Mitriß einer dich- 

teren Phase aus dem Kopf der Kolonne ausgeschlossen werden konnte. 

Die Resultate der Konzentrationsmessungen in Extrakt und Raffinat kör3nen Tf;\bel- 
le A‚5S entnommen werden. Der Vergleich mit dem Dreiphasen-Gleichgewicht bei de_n 

Versuchsbedingungen zeigt, daß die Extraktphase am Kopf der Kolonne 'der ko%lenä- 

oxidreichsten Phase V des Dreiphasen-Gleichgewichtes LiL2V qntspr1clant, wahreqd 

die Raffinatphase acetonärmer als die Phase L; ist. Daraus laßt sich ableiten, daß in 

der Kolonne mehr als nur eine (Drei-)Phasenstufe verwirklicht ist. Da auf den oberen 

drei Böden keinerlei Phasengrenzen zu beobachten waren und nur die mittlere ?hase 

am untersten Boden starke Agitation erkennen ließ, waren nur die Stufen auf d1esc_r_n 

kurzen Teil der Kolonne wirksam, während der überwiegende Rest der„Kolonne für 

den Extraktionsprozeß unwirksam war und keine Trennwirkung mehr zeigte. 

Spezifisch schwerste Phase kontinuierlich 

Für diesen Fall wurden zwei Experimente mit unterschiedlichem Sto{finengqnäfl'_fiäfll— 

Verhältnis N(Feed) / N(LM) (Tabelle A.6 und Tabelle A.7) durchgeführt. Bei beiden 
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Abbildung 4.6: Blick auf den untersten Boden der Extraktionskolonne. Er- 

kennbar sind zwei Phasengrenzen, welche die drei koexistierenden Phasen des 

Dreiphasen-Gleichgewichtes repräsentieren. Die mittlere Phase erscheint durch 

zahlreiche feine Blasen bzw. Tropfen getrübt. 

wurde zu Beginn die Kolonne mit Wasser geflutet. Daraufhin wurde der Kohlendi- 

oxidstrom wiederum über das Rotameter (Meßstelle 4) eingestellt und schließlich der 

Feedstrom zudosiert und ein stationärer Zustand eingeregelt. 

Während der Anfahrphase des einen Versuchs bildete sich im Absetzbehälter B2 (Ab- 
bildung 4.1) eine Phasengrenze, die bis zum Erreichen des eingeschwungenen Zu- 
stands der Anlage nach oben wanderte, bis schließlich nur noch die spezifisch schwe- 

rere Phase vorhanden war. Innerhalb der Kolonne bildeten sich an den Siebböden 
Blasen der dispergierten, leichten Phase. Da die Extraktphase acetonreicher als die 
L2-Phase und die Raffinatphase acetonärmer als L, ist, muß innerhalb der Kolonne 

das Dreiphasen-Gleichgewicht durchlaufen worden sein. 

Im folgenden Versuch wurde der Feedstrom erhöht, so daß sich der Mischungspunkt 
von Feed und Lösungsmittel weiter in Richtung der Kohlendioxid-Ecke verschob. Bei 
gleichem Anfahrvorgang ließ sich im stationären Zustand eine kaum bewegliche Pha- 

sengrenze im Absetzbehälter B2 erkennen, was darauf hindeutet, daß das Extrakt nun 

zweiphasig vorlag. Die Messungen bestätigten dies, denn das spezifisch leichtere Ex- 

trakt entsprach der Phase V des Dreiphasenzerfalls. Die Konzentration der Raffinat- 
phase lag wiederum im acetonärmeren Binodalgebiet des Gibbsschen Phasendreiecks. 
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Diskussion 

Im Normalbetrieb der Kolonne stellte sich der in Abbildung 4.7 dargestellte Zustand 
ein. In diesem Fall ist die Kolonne mit der spezifisch schweren Phase geflutet und 
die leichte Phase wird dispergiert. Verfolgt man den Verlauf der dispersen Phase auf 
ihrem Weg in Richtung Kolonnenkopf, so wird durch kontinuierlichen Stoffübergang 
ein Gebiet erreicht, in dem sich ein Dreiphasenzerfall einstellt. Die Dichte der neu 
gebildeten Phase (hier L2) liegt bei dem hier betrachteten Stoffsystem zwischen der- 

jenigen der beiden bereits vorhandenen Phasen. Diese ist somit spezifisch leichter als 
die kontinuierliche Phase L, und wird in der Kolonne ebenfalls zusammen mit der 

Phase V aufsteigen. Es wird sich ein Gebiet ausbilden, in dem die disperse Phase 

zwei unterschiedliche Konzentrationen aufweist. Oberhalb dieses Gebietes existieren 
nur noch Blasen der Zusammensetzung L2, und der Extraktionsprozeß in diesem Be- 
reich entspricht einer üblichen Zweiphasenextraktion. 

Extrakt 

Feed — 3;;?;?;2%5' 

Wertstoff (Wertstoff+Zusatz) Z 

Typ L2 { 

Typ Lı — Bereich mit 
Dreiphasenzerfall 

DE < 

CO2 — 

Raffinat 

Abbildung 4.7: Verlauf eines Extraktionsprozesses mit Drfipl{%en?érfall in 

der Kolonne (rechts) im abgebildeten Stoffsystem (lu;)ks). Fllä';};fi D1cl3ten im 

Dreiphasen-Gleichgewicht gilt im Beispiel: p < p(L2) < p(*1), Somit steigt 

sowohl die Phase V als auch die Phase L2 in der spezifisch schwersten, kontinu- 

ierlichen Phase vom Typ L1 nach oben. 

die spezifisch leichte Phase V als kontinu- 

ijerliche Phase, so müßte, um die gleiche Trennung zu © rreichen; z cj;?;fit defijär;;; 
phasenzerfalls die neu gebildete Phase L2 als konnnu;_erhehe li’hase —SE €;1 SE 

Schicht oberhalb der Phase V liegen. Aufgrund der größeren Dichte ist dies 

Wählt man, wie in einem der Versuche, 
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tung jedoch unmöglich. Jeder Tropfen der neu gebildeten Phase würde in der Kolonne 

sofort wieder mit der schwereren dispersen Phase nach unten fallen (Abbildung 4.8). 

Das Binodalgebiet 7T des Gibbsschen Phasendiagrammes würde in der Kolonne nie 

erreicht und somit könnte keine weitere extraktive Auftrennung mehr in Richtung Ko- 

lonnenkopf erfolgen. Im Experiment entspricht dieses Gebiet dem in Abbildung 4.6 

erkennbaren diffusen Kolonnenbereich. Eine Kolonne, die ursprünglich bei Drücken 

oberhalb eines kritischen Dreiphasendruckes und dieser kontinuierlichen Phase rich- 

tig eingestellt war und den Extraktbereich im Binodalgebiet // erreicht hat, kann ihre 

Trennwirkung bei leichtem Druckabfall unterhalb des kritischen Dreiphasendruckes 

aufgrund der geschilderten Verhältnisse schlagartig verlieren. 

Extrakt 
(Zusammensetzung V) 

S (Wen.r.fi%i%ßä * 
QQ 
© © Bereich mit 

Typ L1ı —@ © Dreiphasenzerfall 

@ @ 

Z 

Typ La ® @ @ 
‚ı @Q 

TIypPV /+— ©© 
co @a @ 2 Zusatz CO — 

LESTILLS. 

—— Raffinat 

Abbildung 4.8: Verlauf eines Extraktionsprozesses mit Dreiphasenzerfall in 
der Kolonne (rechts) im Stoffsystem (links). Für die Dichten im Dreiphasen- 
Gleichgewicht gilt im Beispiel: p(V) < p(L2) < p(Lı), Als kontinuierliche Phase 
wurée die spezifisch leichteste Phase vom Typ V gewählt. Jeder im Bereich des 
Dreiphasenzerfalls aus der kontinuierlichen Phase gebildete Tropfen vom Typ L2 
kehrt die Flußrichtung um und fällt wieder nach unten. 

Quu_1tessenz d.1egser Betrachtung ist, daß bei möglichem Auftreten einer dritten Gleich- 
gew1ch;sphase in einer Trennkolonne bereits bei Auslegung des Prozesses darauf zu 
ac_:hten ist, welche der Phasen man als kontinuierlich vorlegt. Diese Entscheidung kann 
nicht frei getroffen werden. Sie ist kritisch für die Funktion des Prozesses ü 
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4.3 Modellierung und Simulation 

Da die in der Praxis verwendeten Simulationswerkzeuge für Extraktionsprozesse le- 
diglich Kolonnen mit Zweiphasen-Gleichgewichten berücksichtigen, wurde ein statio- 
näres Modell für den Dreiphasenzerfall in einer Extraktionskolonne entwickelt. Dieses 
Modell wurde dann in das Simulationspaket DIVA [35, 40, 44, 45] implementiert. Die 
Beschreibung dieses Modells und die damit durchgeführten Simulationen zu den oben 
beschriebenen Experimenten erfolgt in den folgenden Abschnitten. 

4.3.1 Stufenmodell 

Das Modell beruht auf Gleichgewichtsstufen unter Berücksichtigung eines Bodenwir- 
kungsgrades nach Murphree. Die Extraktion wurde als isobar-isotherm betrachtet, so 

daß Energiebilanzen im Modell entfallen. Jede Stufe wurde aus einer Mixer- und ei- 
ner Settler-Komponente modelliert. Um den Wirkungsgrad auch auf eine Dreiphasen- 
Gleichgewichtsstufe anwenden zu können, war eine Verallgemeinerung der Definition 

des Wirkungsgrades erforderlich. 

Zweiphasenstufe 

Die gesamte Kolonne wurde entsprechend dem Konzept von DIVA aus Eir_welkompo- 

nenten aufgebaut, wobei der weitaus größte Teil der Anlagenteile aus Zweiphasenstu- 

fen (Abbildung 4.9) besteht. 

; M (E) 
Das Modell ist durch einen isobar-isothermen Flash der beiden Zuströme ;‚} und 

N;fi gekennzeichnet. Zur Ermittlung der sich c.{araus ergebenden 2K ä- 2 änäéä: 

ten Zustandsgrößen wurde aus numerischen Gründen de1r von Rachford un n L 

gegebene Flash-Algorithmus verwendet. Dieser erlaubt im Gegensatz zur eı 1-$ d«z 

simultanen Lösung der Komponenten-Mengenbilanzen ungenauere Startwerte ale 

Phasenzusammensetzungen und erwies sich bei den durchgeführten Simulationen als 

Numerisch stabiler. 

Zunächst werden dabei im Mixer-Teil des Modells aus den bekannten_ Zuströme;n der 

Gesamtstrom N() und die zugehörigen Gesamtmolanteile zx,5 ermittelt. Mit deren 
j 

Hilfe kann die zentrale Gleichung des Algorithmus 

i ze.; (1— Kki)_ _9 (4.1) 
1E (Kus — 1 
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Stufe 7 

N (R) „(R) N}E)‚-TS';:) - Tij-ı 

‘ >é S 

E E (R) „(R) 
N_7(+3.1 E_'‚‘l‘ N 7 'J 

Abbildung 4.9: Modell einer Zweiphasenstufe in der Hochdruckextraktionsko- 

lonne 

für die Phasenanteile 

N 
Yi= —— (4.2) 

y (M) 
AG 

gelöst werden. Die Verteilungskoeffizienten K ;ergeben sich aus den Fugazitätsko- 

effizienten cp(E) und <p(R) 

_ 9 K S, 45 BEDn 
k,j k,j 

die mit Hilfe von Startwerten für die Zusammensetzungen aus dem in Kapitel 2 vorge- 
stellten Stoffdatenmodell berechnet werden. Mit dem Phasenanteil ergeben sich nach 
Rachford und Rice neue Werte für die Zusammensetzung von Extrakt- und Raffinat- 
phase 

(R) Zk,5 
Dr = 4.4 

5 1+W;(Kıe; — 1) C 

au K, (4.5) 

welche schließlich wieder zur iterativen Bestimmung der neuen Phasenanteile benutzt 
werden. 

Aus der iterativ gefundenen Lösung für die Phasenanteile W; lassen sich dann die 
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Ströme für Extrakt und Raffinat berechnen: 

v(E CM N O = N (4.6) 
S A (4.7) 

Dreiphasenstufe 

Zur Berechnung einer Dreiphasenstufe wurde auf Basis von Abbildung 4.10 ein Mo- 
dell implementiert, welches als Erweiterung des Algorithmus nach Rachford und Rice 
betrachtet werden kann. Eine exakte Beschreibung des Verfahrens findet man z. B. bei 
Dohm [16]. 

Stufe 7 

] 
„ (E: E2 R R N;E*>‚.«„f-57 IN; )‘l ET 

DE 

E) „(E) l A N;+3'Il(.j+] 
E 

Abbildung 4.10: Modell einer Dreiphasenstufe in der Hochdruckextraktionsko- 

lonne 

Für den isobar-isothermen Dreiphasenflash werden in diesem erweiterten Algorith- 

mus zwei Phasenanteile 
(E1) 

ea Nn (4.8) 
j NJgM) 

und 
(E2) 

“ N; (4.9) 
g NJgM) 
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definiert. Beide werden analog zum oben geschilderten Modell (4.1) durch die Glei- 

chungen 

K z K (1-K) z E 

2 KDK R (L KO) + K KB) 
K zk‚_‚'ng)- (1 _ Kf3) _ 0411 

&KK KD (ı KO) + KD KB) 
bestimmt. Die darin vorkommenden Verteilungskoeffizienten 

K ö Z Yk,j 

und S S 

EG 

werden wieder mit Hilfe des Stoffdatenmodells aus Kapitel 2 aus den Fugazitätskoef- 

fizienten für die Startwerte der Phasenzusammensetzung ermittelt, 

Die weitere Vorgehensweise gleicht derjenigen bei den Zweiphasenstufen mit dem 

Unterschied, daß der Komponentenzahl entsprechend X + 1 Gleichungen mehr zu 
lösen sind. Aus den Phasenanteilen lassen sich neue Werte für die Zusammensetzung 
von Extrakt- und Raffinatphasen bestimmen: 

(2) 
$£E_l) ä Ze. ; Krg (4.14) 

J 1 2 1) z-(2 1) z-(2 2) z(1 . (ı P P) KK + PKK 
(1) 

zD _ 25 Kk5 (4.15) 
A (1 (2)\ zD z 2 (1) z-(2 2) z(1 i 

(1 D )Kk‚:‘Kk.3 FK + 
(1) z(2) Zg Kı KE: 

z = DE . (4.16) SACOBEAAN IO ONNNCONO (1 O_ )K‚„„.K,„‘‚.+nl:‚. K +uOx 

Mit diesen wird eine neue Iteration gestartet, bis die Phasenanteile und damit die Pha- 
senzusammensetzungen ermittelt sind, Die Extrakt- und Raffinatströme ergeben sich 
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schließlich aus 

VED _ OM N = N (4.17) 
(E1) _ (2) Ar(M NO = ONM (4.18) 
yR) _ _ @\ E ND — (1—\1:j —ß )Nj M (4.19) 

Stufenwirkungsgrad 

Dem Stufenwirkungsgrad E liegt für eine Zweiphasenstufe nach Murphree [26, 66] 
die Vorstellung zugrunde, daß sich die aus einem realen Trennapparat austretenden 
Ströme aus zwei Teilströmen zusammensetzen (Abbildung 4.11). Einer dieser Teil- 
ströme passiert den Apparat ohne Stoffaustausch, der andere entsteht durch Stoffaus- 
tausch mit einem entsprechenden Teil des Gegenstroms bis zum Erreichen des Gleich- 
gewichts. Der Stufenwirkungsgrad gibt dann das Verhältnis dieser beiden Teilströme 
wieder. Daraus ergibt sich z. B. für den Extraktstrom folgende Definition: 

(E) (E) 
(E) _ Z — Tkjrr 456 
B - E M 

k,j k‚ j+1 

Dabei gibt zi?' die Konzentration an, die der ablaufende Extraktstrom im Falle des 
Ö G E) ©: 

Gleichgewichts mit dem ablaufenden Raffinatstrom erreichen würde, ar:‚(c? j) hingegen 

die real erreichte Konzentration. 

M | a 
S 1 

ı ı 

] < 
(E (R) 

NIrı y N} 

Abbildung 4.11: Schematische Erläuterung des Stufenwirkungsgrades nach 

Murphree 

Aus dieser Definition wird klar, daß der Stufenwirkungsgrad nur für einen Strom frei 

vorgegeben werden kann, während er sich für den zweiten Strom aus c!en Mengenbi- 

lanzen der Stufe errechnen läßt. Im Modell wurde der Wi.rkungsgrz_td für den Extrakt- 

strom vorgegeben, über die Mengenbilanzen der Wirkungsgrad für die Raffinatseite 
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errechnet und damit aus den Gleichgewichtskonzentrationen die nichtidealen Raffi- 

natkonzentrationen ermittelt. 

Diese Definition auf Basis von Teilströmen, welche im Stoffaustausch miteinander ste- 

hen, ermöglicht eine einfache Übertragung auf Dreiphasenstufen. Hierzu werden die 

beiden Ströme, die auf der gleichen Seite austreten (im Beispiel von Abbildung 4.10 

die beiden Extraktphasen), wie ein Strom behandelt. Somit gibt der Wirkungsgrad in 

diesem Falle das Mischungsverhältnis dieses Pseudostroms von Gleichgewichtskon- 

zentration und des nicht mit dem Gegenstrom in Kontakt getretenen Teils des Ein- 

gangsstroms wieder, 

Gesamtmodell 

Das Modell der Hochdruckextraktionskolonne setzt sich aus einer der Bodenzahl ei- 
ner realen Kolonne entsprechenden Anzahl an Zweiphasenstufen und einer evtl. zu 
berücksichtigenden Dreiphasenstufe zusammen. Im Modell der Dreiphasenstufe ist 

innerhalb der Kolonne die Flußrichtung des dritten Stroms zu beachten. Diese hängt 
von der Wahl der kontinuierlichen und der dispersen Phase ab. Hierin liegt der wesent- 

liche Unterschied zu herkömmlichen Modellen für Extraktionskolonnen mit reinem 
Zweiphasen-Gleichgewicht. Während Standardmodelle ohne Beachtung der Dichte 
der einzelnen Phasen eingesetzt werden können, variiert hier die Flußrichtung des drit- 

ten sich bildenden Stroms je nach Wahl der kontinuierlichen Phase und dem Dichte- 
verhältnis zwischen der dritten Gleichgewichtsphase und der kontinuierlichen Phase. 
In dieser Arbeit wurden hierzu zwei separate Modelle für Dreiphasenstufen imple- 
mentiert. Je nach hydrodynamischen Verhältnissen in der Kolonne konnte eine Stufe 
mit dem dritten Strom aufsteigend oder fallend in das Kolonnenmodell eingebaut wer- 
den. Um die Verknüpfung zwischen einer Drei- und einer Zweiphasenstufe im Modell 

handhaben zu können, wurden die beiden auf der gleichen Seite aus der Dreiphasen- 
stufe austretenden Ströme zu einem Strom gemischt. 

Weiterhin muß die Lage der Dreiphasenstufe in der Kolonne berücksichtigt werden. 
Eine Vorhersage dieses Parameters war a priori mit dem verwendeten Phasengleich- 
gewichtsmodell nicht möglich. Über die Trennung einer Stufe in ein Teilmodell zur 
Bestimmung des Mischpunktes für diese Stufe und einen anschließenden isotherm- 
isobaren Flash läßt sich jedoch ein Kriterium finden, welches zwar nicht automatisier- 
bar ist, jedoch bei der Suche nach der richtigen Lage der Dreiphasenstufe behilflich 
ist. Das Kriterium ist in Abbildung 4.12 erläutert. Das Dreiphasen-Gleichgewicht kann 
man sich für den dort dargestellten Fall aus zwei Anteilen zuammengesetzt denken: 
einem Teilgemisch aus den Phasen I und II! und einem Strom der Zusammensetzung 
des Pun.ktes II. Liegt der Mischpunkt M der simulierten Dreiphasenstufe innerhalb 
des Dreiphasendreiecks, Fall 1, so ergeben sich positive Anteile (und damit Abströme) 
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Aceton 

CO2 Wasser 

Abbildung 4.12: Lage des Gesamtmischpunktes der in eine Dreiphasenstufe ein- 

tretenden Ströme. Fall 1: Gesamtmischpunkt M} innerhalb des Dreiphasendrei- 

ecks => alle austretenden Ströme postiv; Fall 2: Gesamtmischpunkt M2 auf einer 

Seite des Dreiphasendreiecks =Strom ND jst null; Fall 3: Gesamtmischpunkt 

Mg3 außerhalb des Dreiecks =>Strom N ist negativ. 

der drei Phasen I-III entsprechend dem Hebelgesetz. Kommt der Mischpunkt auf 

d_er Konode /-/ITI zu liegen, Fall 2, so wird der Phasenanteil der dritten Phase (Strom 

NU7)) gerade zu null. Bei Lage des Punktes M außerhalb des Dreiecks schließlich er- 

gibt sich ein negativer Wert für N(/”), Fall 3. Das Auftreten von negativen Werten für 

Extrakt- bzw. Raffinatströme aus der Dreiphasenstufe wurde bei den durchgeführten 

Simulationen ebenfalls beobachtet. In diesem Fall mußte man die Lage dieser Stufe 

innerhalb der Kolonne durch manuelles Ändern des Stufenindex verschieben. 

4.3.2 Simulationen 

Mit Hilfe des mathematischen Modells aus dem vorigen Abschnitt wurden die Expe- 

igen Lösung mittels Kohlendioxid 
mmente zur Extraktion von Aceton aus einer wäß ) ] 

(siehe Abschnitt 4.2) nachgebildet. Die Ergebnisse aus diesen Simulationen werden 

hier anhand der lösemittelfreien Konzentrationen 

z ‚ k = Aceton, Wasser (4.21) 

Z Aceton + TWasser 
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beschrieben. 

Spezifisch leichteste Phase kontinuierlich 

Die Meßergebnisse aus diesem Versuch für die Extraktphase Jlegen nahe, die oberste 

Stufe der Kolonne durch eine Dreiphasenstufe nachzubilden. Entsprechend wurde für 

die Simulation ein Modell mit zwei Zweiphasen-Gleichgewichtsstufen im unteren Teil 

der Kolonne und einer Dreiphasenstufe im oberen Teil verwendet. Die dritte Phase L, 

verläßt hier aufgrund der höheren Dichte im Vergleich zur kontinuierlichen Phase V 

die Dreiphasenstufe nach unten mit dem Raffinatstrom (Abbildung 4.13). Mit Hilfe 

des frei wählbaren Stufenwirkungsgrades für die Extraktseite wurden die Simulati- 

onsergebnisse an die Messungen angepaßt. Während aufgrund eines Vergleichs der 

Extraktkonzentration mit den Meßergebnissen die oberste Dreiphasen-Stufe als ideal 

mit einem Wirkungsgrad von E(®) = 1 angenommen wurde, ergab sich der Wirkungs- 
grad der Zweiphasenstufen zu E(*) = 0,79. Die relativen Abweichungen in der löse- 
mittelfreien Acetonkonzentration für die Extraktphase x‘{;*_ betrugen hierfür 2,8% 
(Tabelle A.5). Die Angabe einer relativen Abweichung für die Raffinatkonzentration 

war angesichts des geringen Absolutwertes nicht sinnvoll. Abbildung 4.14 zeigt den 
Verlauf der lösemittelfreien Konzentrationen. Daraus erkennt man die Anreicherung 

der Extraktphase mit Aceton von Stufe 3, unterster Boden, zu Stufe 1, Kopf der Ko- 

lonne, während die Konzentration in der Raffinatphase zur Stufe 3 hin abnimmt. Die 

Raffinatkonzentration der Stufe 1 entspricht der Mischung der beiden Ströme mit den 
Zusammensetzungen der Phasen L1 und L>. 

Spezifisch schwerste Phase kontinuierlich 

Es soll hier nur das Ergebnis zu dem Versuch dargestellt werden, bei dem sowohl Ex- 
trakt als auch Raffinat mit Konzentrationen aus der Kolonne austraten, die Zweiphasen- 

Gleichgewichten entsprechen (Abschnitt 4.1.3). Aufgrund der Lage dieser beiden Pha- 
sen ist ein Dreiphasenzerfall innerhalb der Kolonne zu erwarten. Somit stellt sich bei 
diesem Versuch eine Dreiphasenstufe innerhalb und nicht am Rand der Kolonne ein. 

Wie die Simulationsergebnisse zeigen, Abbildung 4.15, 1äßt sich auch dieser Fall mit 
dem verwendeten Modell abbilden. In Abbildung 4.15 ist das Ergebnis der Simulation 
mit einer vierstufigen Kolonne nach Abbildung 4.16 dargestellt, in welcher sämtliche 
Stufen mit einem Wirkungsgrad E(®) = 0,91 berechnet wurden. Die Dreiphasenstufe 
ist in diesem Fall diejenige mit dem Index 2. Die Konzentrationen dieser Stufe entspre- 
chen wiederum der Mischung der beiden oben aus der Dreiphasenstufe austretenden 
Ströme V und L2. Mit diesem Kolonnenmodell ließ sich eine minimale Abweichung 
in der lösemittelfreien Extraktkonzentration von Ar * — 2,4% erzielen. Aceton 
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Abbildung 4.13: Kolonnenmodell für den Versuch 1. Die Phase L2verläßt die 
Dreiphasenstufe 1 aufgrund hydrodynamischer Verhältnisse mit den Raffinat- 
strom nach unten. 

Diskussion 

Ein Vergleich der Simulationen mit den Experimenten zeigt, daß man auch Trennpro- 
zesse mit Mehrphasenzerfällen durch einfache und praxisübliche mathematische Mo- 
delle abbilden kann. Jedoch ist es nicht möglich, das Auftreten einer Mehrphasenstufe 
und deren Lage während der Simulation mittels eines einfachen Kriteriums zu erken- 
nen und von einem Zweiphasenmodell auf ein Mehrphasenmodell umzuschalten. Es 

muß vielmehr bereits zu Beginn der Simulation entschieden werden, ob ein Modell 
mit Mehrphasenstufe einzusetzen ist oder nicht. Dazu muß jedoch das Phasenverhal- 
ten des Gesamtgemisches unter den Bedingungen des Prozesses bekannt sein. Bei de_r 

Auslegung von Trennprozessen in kritischen Bereichen, wie sie z. B. bei der Extrakti- 
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on mit nahe- oder überkritischen Gasen üblich sind, ist es somit unabdingbar, zunächst 

das Phasenverhalten vollständig zu kennen oder es zu berechnen. 
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Kapitel 5 

Zusammenfassung 

Während das Phasenverhalten binärer fluider Gemische in der Vergangenheit einge- 
hend untersucht wurde und dessen Klassifizierung nach dem Schema von van Kony- 
nenburg und Scott zum anerkannten Stand der Technik zählt, sind derartige Arbeiten 
für Gemische mit mehr als zwei Komponenten seltener in der Literatur zu finden. Da 
gerade mit der Entwicklung von Trennprozessen unter Verwendung überkritischer Ga- 
se ternäre und höhere fluide Gemische in einem Zustandsbereich eingesetzt werden, 
in welchem komplexe Mehrphasen-Gleichgewichte zu erwarten sind, ist es wichtig, 
die Grundlagen dieses Gebiets besser zu erforschen. 

Die vorliegende Arbeit beschäftigt sich aufbauend auf frühere Untersuchungen [5, 76, 
78] mit dem Phasenverhalten von ternären fluiden Systemen bestehend aus überkri- 
tischem Kohlendioxid, Wasser und einem Alkohol. Speziell das Verhalten im Gebiet 
um den kritischen Punkt von reinem Kohlendioxid wurde dabei eingehend betrach- 
tet. Dort sind Mehrphasenphänomene zu erwarten, die aufgrund ihrer Eigenschaft, 
die Anzahl der thermodynamischen Freiheitsgrade des Systems zu reduzieren, für 

eine Klassifizierung und Systematisierung des Phasenverhaltens ternärer Gemig:c_he 

sehr gut geeignet sind. Zu diesen Phänomenen zählen vor allem die Vierphasenlinie, 
welche einen p, T-Datensatz darstellt, längs welchem ein ternäres Gemis_ch in vier 

Gleichgewichtsphasen zerfällt. Außerdem ist der bereits in einigen Gemischen des 
untersuchten Typs vorhergesagte und untersuchte trikritische Punkt von Interess_e, da 
dort der Freiheitsgrad des Gemisches auf null reduziert ist. An :v‚olchen Punktgn bilden 
drei Gleichgewichtsphasen gleichzeitig eine gemeinsame Ifnüsche Phas.3e. I%‘.1ne Auf- 

listung weiterer charakteristischer Mehrphasen-Gleichgewichte findet sich im ersten 

Teil dieser Arbeit. 

Im theoretischen Teil wurde auf der Basis von Stabilitätsbetrachtungen ein Gleichung_s— 

system entwickelt, welches es erlaubt, trikritische Punkte in temären_ Systemen di- 

rekt zu berechnen. Bisher wurden diese Punkte durch eine Exüapol_gtmn von 1_)aten 

bestimmt, welche durch einfache kritische Phänomene bei gleichzext1„gem Vorliegen 

von Dreiphasen-Gleichgewichten charakterisiert sind [5, 7<?‚ 78]. Fur Vierpha.&gen- 

Gleichgewichte ließen sich Druck, Temperatur und Enl3ropw durch eine Clausius- 

Clapeyron-Gleichung entsprechenden Beziehung beschreiben. 

Von den ternären Gemischen des Typs Kohlendioxid-Wasser-Alkohol wurden die 
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Vierphasenlinien der Gemische Kohlendioxid-Wasser mit 1-Hexanol und 1-Oktanol 

experimentell bestimmt. Die gemessenen Vierphasenlinien zeigten einen ähnlichen 

Verlauf wie die bereits aus der Literatur bekannten Linien für 1-Propanol, 1-Butanol 

und Isopropanol. Die Linien enden in einem oberen kritischen Endpunkt, dessen Druck 

und Temperatur als Funktion der Molmasse des Alkohols in der Arbeit angegeben 

sind. 

Das Phasenverhalten des Gemisches Kohlendioxid-Wasser-1-Hexanol wurde einge- 

hender untersucht. Zusätzlich zu den Meßwerten von Druck und Temperatur längs der 

Vierphasenlinie wurden die Zusammensetzungen der Phasen bestimmt und längs der 

Isothermen T = 303,15 K und T = 313,15 K diejenigen Dreiphasen-Gleichgewichte 

vermessen, aus denen sich das Vierphasen-Gleichgewicht zusammensetzt. Wie sich 

im Laufe der Untersuchungen zeigte, folgt die Bildung des Vierphasenzerfalls in die- 

sem Gemisch einem Mechanismus, wie er bisher noch nicht beobachtet, jedoch bereits 

von Gibbs [1] aufgrund theroretischer Überlegungen gefolgert wurde. 

Eine Bestätigung dieses neuen Typs von Vierphasen-Gleichgewichten fand sich in 
den parallel durchgeführten Simulationsrechnungen mittels eines auf der kubischen 
Zustandsgleichung von Redlich-Kwong-Soave und der Mischungsregel von Huron 
und Vidal basierenden Phasengleichgewichtsmodells. Die dazu benötigten Parameter 
wurden z. T. aus der Literatur entnommen bzw. für das binäre Gemisch Kohlendioxid- 
1-Hexanol an eigene Meßwerte des Dampf-Flüssig-Gleichgewichts bei T' = 303,15K 
und T' = 313,15 K angepaßt. Damit ließ sich für den Zustandsbereich am kritischen 
Punkt von Kohlendioxid das Phasenverhalten des ternären Gemischs berechnen. Die 

daraus gewonnenen Erkenntnisse sollten Ausgangspunkt für weiterführende Arbeiten 
hinsichtlich einer möglichen Klassifizierung von ternären Gemischen sein. 

Daß die Arbeiten nicht nur der Grundlagenforschung zugute kommen, sondern auch 
auf die Praxis eine nicht zu unterschätzende Auswirkung haben, zeigte die Untersu- 

chung der Hochdruckextraktion einer wäßrigen Acetonlösung mittels überkritischem 
Kohlendioxids. Das Dreistoffgemisch bildet im Bereich des kritischen Punktes von 
Kohlendioxid einen Dreiphasenzerfall, dessen Einfluß auf den Trennprozeß an einer 
Hochdruckextraktionsanlage untersucht wurde. Dabei zeigte sich, daß bei Extrakti- 
Oonsprozessen, in denen mit dem Auftreten von Mehrphasenzerfällen zu rechnen ist, 
auf die Prozeßführung zu achten ist. Eine falsche Wahl der kontinuierlichen Phase hat 

ein Einbrechen der Trennleistung der Kolonne zur Folge. Die Ergebnisse der Versu- 
che wurden außerdem mit einem in dieser Arbeit entwickelten Stufenmodell simuliert. 
Dieses berücksichtigt im Gegensatz zu den bisher verwendeten Modellen das Auftre- 
ten eines Mehrphasenzerfalles. Die Lage der Dreiphasenstufe in der Kolonne muß in 
diesem Modell iterativ ermittelt werden. Eine Weiterentwicklung des Modells sollte 
Gegenstand zukünftiger Arbeiten sein. 

116



Anhang A 

Ergänzungen zu den experimentellen Daten 

A.1 Gaschromatographische Analyse 

A.1.1_ Analysemethode 

Tabelle A.1: Daten zu der im Gaschromatographen verwendeten Trennsäule 

Bezeichnung HP Innowax 

Stationäre Phase | Polyethylenglykol 

Filmdicke 1,0 um 

Länge 30 m 

Innenurchmesser | 0,53 mm 

Tabelle A.2: Temperaturprogramm des Säulenofens 

[ Starttemperatur ] Heizrate ] Endtemperatur | 
[_60°C für 2 min _| 20°C/min 180°C_ ] 
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Tabelle A.3: Temperaturen und Gasströme (Helium) am Gaschromatographen 

Injektortemperatur | 190°C 

210°C (Gemische mit 1-Oktanol) 

Detektortemperatur | 210°C 
230°C (Gemische mit 1-Oktanol) 

Säulenfluß 2,0 ml/min 

Hilfsgas 3,5 ml/min 

Splitauslaß 200,0 ml/min 

Referenzgas 18,0 ml/min 

Septumspülung 1,5-2,0 ml/min 

A.1.2 Kalibrierung 

Tabelle A.4: Proportionalitätsfaktoren r12 zur Berechnung der Molenbrüche aus 

den gemessenen Chromatogrammen 

Komponente 1 | Komponente 2 | Proportionalitäts- | Rel. Standard- 

faktor r12 abwechung 

Kohlendioxid Aceton 1,0471 3,49% 

Wasser Aceton 3,1903 3,22% 

2-Propanol Aceton 0,9918 1,12% 

1-Hexanol Aceton 0.6140 3,26% 

1-Oktanol Aceton 0,4954 4,1% 
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Anhang B 

Stoffdaten 

B.1 Reinstoffe 

Tabelle B.1: Kritische Daten der Reinstoffe und Soave-Parameter nach Sandarusi 

et al. [53] 

Kritische Kritischer 

Temperatur Druck m n 

Tkr/K pkrlMp a 

Kohlendioxid 304,13 * 7387 0,5809 * 0.2727° 

Wasser 647,13 * 22,06 * 0,9499 ® 0,1633 ® 

1-Hexanol 611,00 © 4,05 © 0,4880 7 0,8004 7 

Aceton 234,85 ° 4,702 © 0,7951? 0,2205 ® 

4aus: VDI Wärmeatlas [2] 

baus: Winkler [78] 
“aus: Simmrock [S6] 

/diese Arbeit 
“aus: Sandarusi [53] 
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B.2 Binäre Gemische 

Tabelle B.2: Symmetrischer binärer Wechselwirkungsparameter &j = Aı = 
konst. 

Komponente j 
1-Hexanol | Wasser | Kohlendioxid | Aceton 

Aceton 0,48687 0,6900 * 

[ Kohlendioxid | 1,0348* | 0,2403= 
Wasser -0,4634 ® 

1-Hexanol 

K
o
m
p
o
-
 

ne
nt
e 

% 

%aus: Winkler [78] 
*diese Arbeit 

Tabelle B.3: Asymmetrische binäre Wechselwirkungsparameter C;; = konst., 

Cij = konst. in kJ/mol 

Komponente j 
1-Hexanol | Wasser | Kohlendioxid | Aceton 

K Aceton 5,694° 0,139% 
&. 9| Kohlendioxid | 4,045” | 12,027 25,267 
ä Sl Wasser 7,8217 3,877° 2,206* 

1-Hexanol 2,068? 2,060° 

“aus: Winkler [78] 

“diese Arbeit 
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Anhang C 

Maxwvell-Kriterium 

Das Maxwell-Kriterium bezieht sich in seiner ursprünglichen Form auf Reinstoffe, Es 

stellt die mathematische Formulierung des in Abbildung C.1 graphisch wiedergege- 

benen Sachverhaltes dar, daß die Flächen, die von einer Phasengleichgewichtsisother- 

men und der zugehörigen Isobaren im p,V’-Diagramm eines Reinstoffes eingeschlos- 

sen werden, gleichen Inhalt besitzen: 

v(G} 

]_ u P(V,T* = konst)dV = p® (V“” o V‘“) . (C.1) 
V 

Aus einer Flächenbetrachtung (Abbildung C.2) läßt sich diese Gleichung auch mit 

Hilfe eines einzigen Integrals formulieren, in welchem der Druck als unabhängige 
Variable erscheint: 

(6) 
V(p,T* = konst)dp=0. (C.2) 

(Z) 

Dieser Sachverhalt läßt sich auf Gemische erweitern, wenn man anstelle der Zustands- 

größen p und V die für die Gemische charakteristischen Zustandsgrößen wählt. Wie 
in Abschnitt 2.2.3 ausgeführt, sind dies für Systeme aus drei Stoffen das chemische 
Potential der zweiten Komponente und deren Stoffmenge, die zusammen ein isotherm- 
isobares u2,N2-Diagramm bei konstanter Stoffmenge N3 ergeben. 

Ausgehend von der allgemeinen Gibbs-Duhem-Beziehung für ternäre Mischungen 

Vdp — SdT + Nıdjuz; + Naduz + Nzduz= 0 (C.3) 

gilt längs einer Kurve mit konstantem chemischen Potential /1 im oben erwähnten 
isotherm-isobaren u2,N2-Diagramm die Gleichung 

N2d‚f.lz + N3d}.l,3 =0. (C4) 

Eine Integration vom Gleichgewichtszustand (/) bis zum Zustand (/7) ergibt unter 
der Bedingung Nz3 = konst. den Zusammenhang 

(II) 
Nodiia —- N (I7) __ . 7) ( Nadıız = —Na (u$? — uß) , (C5) 
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gleicher 

Flächen- 

inhalt 

Abbildung C.1: Graphische Darstellung des Maxwell-Kriteriums für Reinstoffe 

im p,V-Diagramm. Die unterschiedlich schraffierten Flächen besitzen gleichen 

Flächeninhalt. 

in dem aufgrund der stofflichen Gleichgewichtsbedingung (2.7) die rechte Seite zu 

Null wird. Damit erhält man die zu (C.2) analoge Beziehung für ternäre Gemische 

(IJ) 
Nadu2 =0. (C.6) 

(n 
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Abbildung C.2: Graphische Veranschaulichung des Integrals aus dem Maxwell- 
Kriterium (C.2). 
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Anhang D 

Mathematische Grundlagen 

D.1 Legendre-Transformation 

Durch die Legendre-Transformation ersetzt man eine oder mehrere Variablen Z; der 
Funktion 

‚y(0) (1'1‚---‚$;'‚"' 53'n) (D-1) 

durch deren partielle Ableitung 

(D.2) 

so daß eine neue Funktion 

y(l) (Ila"-1£ia-'-a$n) (D3) 

entsteht, welche die gleiche Aussagekraft wie die Ursprungsfunktion y° besitzt [9]. 
Um der Anzahl / der ersetzten Größen Sorge zu tragen, wird mit dem Hochindex y(f) 
die Ordnung der Legendre-Transformierten eingeführt. Die allgemeine Transformati- 

Onsvorschrift lautet 
i 

yO=yO — er D.4) 
i=1 

Graphisch betrachtet wird dabei die Funktion y“ durch die von den Tangentenpro- 
jektionen im Punkt z längs der Koordinatenachsen von x1 bis x; erzeugten Achsen- 

abschnitte der y(”-Achse ersetzt. 

Die Koordinaten x; der Ausgangsfunktion y° lassen sich durch die Berechnungsvor- 

schrift ) 
öy‘ ) 05 

Ö& Ennnr E 1E 4 105n 
X; = 

Wieder aus der Transformierten zurückgewinnen. 

129



Für die Beziehungen der partiellen Differentiale von Ursprungsfunktion und Trans- 

formierter lassen sich einige Beziehungen ableiten, von denen hier nur die zwei in 

dieser Arbeit verwendeten aufgeführt werden. Die Herleitungen und weiterführende 

Betrachtungen sind z. B. in [6] zu finden. 

Die partiellen Differentiale bzgl. nicht transformierter Koordinaten ändern sich durch 

die Legendre-Transformation nicht: 

ay® ay® 
= ] D.6 

an @z »n 
Er EL Ti- 1, 2i4+1 In D1z- 4 Ti-1,Di4Ln4 Tn 

Die zweite Gleichung verbindet die zweiten partiellen Differentiale der beiden Funk- 
tionen miteinander. Zur Vereinfachung der Darstellung wird auf eine Schreibweise 
zurückgegriffen, bei welcher partielle Differentiale bzgl. der Variablen x; durch einen 
einfachen Index £ der betrachteten Funktion dargestellt werden, so daß sich unter Ver- 

nachlässigung der konstant zu haltenden Variablen folgende Form für ein einfaches 

partielles Differential ergibt: 

Ööy 
Öz; 

VD i 14Ln 

=Yi- (D.7) 

Mit dieser Abkürzung läßt sich die Beziehung für die zweiten Differentiale wie folgt 
schreiben: 

OO y£u)ygo) 
yz_7 = Yiz (0}J > i1j?é1- (D.8) 

Yı 

D.2 Lösung der Isofugazitätsbedingung 

Zur Berechnung der Mehrphasen-Gleichgewichte wurden unterschiedliche numeri- 
sche Methoden zur Lösung des Gleichungssystems 2.10 getestet. Dabei kamen als 

Standardmethoden das Newton-Raphson-Verfahren und ein Homotopieverfahren zum 
Einsatz, während zusätzlich das in neueren Untersuchungen verwendete Intervall- 
Newton-Verfahren geprüft wurde. 

D.2.1 Standardmethoden 

I_)er Algorithmus nach Newton-Raphson stellt das Standardverfahren zur Lösung nicht- 
hne'arcr Qleichungssysteme wie 2.10 dar. Er ist eine universell einsetzbare und schnel- 
le, iterative Methode. Der Hauptschritt in diesem Verfahren besteht in der Bestim- 
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mung von stationären Punkten der sich aus dem Gleichungssystem ergebenden Jacobi- 
Matrix 

Örı Ör z 
äß 9n A 

% = örı Örz O2 

Örı Öörz 02n 

Aufgrund von Konvergenzbetrachtungen müssen jedoch gute Startwerte für das Pro- 
blem vorliegen, um diese Vorteile ausnutzen zu können. Während der hier durchge- 
führten Berechnungen stellte sich heraus, daß aufgrund der extremen Nichtlinearitäten 
in den Mischungsregeln die Startwerte in einer Güte von +0,03 für den Molenbruch 
nötig waren, um eine Lösung finden zu können. Auch der Einsatz von Ableitungen in 
analytischer Form anstelle der üblicherweise verwendeten numerische Ableitungen in 
der Jacobi-Matrix konnte bzgl. der Startwertgüte keine Verbesserungen hervorrufen. 
Somit war es unmöglich, Mehrphasen-Gleichgewichte im ternären System ausgehend 
von den Reinstoffen als Startwerte für die Phasenzusammensetzungen zu berechnen. 

Die Startwertproblematik wurde in dieser Arbeit durch eine Art Fortsetzungsalgorith- 
mus gelöst, indem zunächst das Phasenverhalten eines binären Randsystems längs ei- 

ner Isothermen berechnet wurde (p,x-Diagramm). Die Lösung dieses Problems stellte 
sich als relativ unkritisch heraus. Ausgehend von Zweiphasen-Gleichgewichten dieses 
binären Randsystems wurde durch sukzessive Addition der dritten Komponente bei 

vorgegebenem Druck in das Gibbssche Phasendreieck des ternären Gemisches „hin- 

eingerechnet“. Somit konnten ganze Binodalgebiete berechnet werden. Durch paralle- 
les Lösen des Tangentialebenenkriteriums (Stabilitätsbedingung, Abschnitt 2.1.2) und 

Verfolgung der Minima des Tangentialebenenabstandes konnten schließlich Startwer- 

te ermittelt werden, die exakt genug waren, um die Mehrphasen-Gleichgewichte zu 

berechnen. Schließlich wurden auf dieser Basis vollständige Gibbssche Phasendrei- 

ecke für feste Werte von Druck und Temperatur ermittelt. 

Den Gedanken eines solchen Fortsetzungsverfahrens nutzend wurde als weitere_s nu- 

merisches Standardverfahren das sog. Homotopie-Verfahren [73] gt_atestet. Diesem 

liegt die Vorstellung zugrunde, daß dem ursprünglich zu lösenden Gleichungssystem 

F=@)= 0 D.9) 

ein zweites, einfach zu lösendes System 

7Z)=0 (D.10) 

über einen Gewichtungsfaktor A hinzuaddiert wird: 

—z —_ 

H(Z, M =17(Z) + F()= 0 (D.11) 
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Da die Lösung zur neuen Funktion H für \ = 1 der bekannten Lösung des Systems 

D.10 entspricht, kann durch sukzessives Verkleinern des Wertes von A bis auf den 

Wert null unter Verwendung der Lösung des jeweiligen Vorgängerproblems als Start- 

wert das Ausgangsproblem D.9 gelöst werden. Ohne auf numerische Einzelheiten des 

Verfahrens genauer einzugehen, wird darauf hingewiesen, daß hierzu unterlagert eben- 

falls der Einsatz eines Newton-Raphson-Algorithmus benötigt wird, wodurch sich für 

das hier zu lösende Gleichungssystem die gleichen Schwierigkeiten ergaben wie bei 
Einsatz eines reinen Newton-Raphson-Lösers. Während der Berechnung äußert sich 
dies dadurch, daß die notwendigen Schritte für den Parameter A im kritischen Bereich 

zu klein werden. 

D.2.2 Intervallmethode 

Aufbauend auf dem Gedanken, sämtliche Minima des Tangentialebenenproblems (glo- 

bale Stabilitätsanalyse) zu finden, wurde schließlich ein weiteres Verfahren zur Lö- 

sung nichtlinearer Gleichungssysteme getestet, welches bereits in einigen Arbeiten 
zur Lösung von Phasengleichgewichtsproblemen [29, 30, 62] Erfolge zeigte. 

Der Algorithmus basiert auf einem neuartigen Ansatz in der Zahlentheorie. Während 
die übliche Arithmetik sich mit Zahlenoperatoren für skalare Größen beschäftigt, wur- 
de von Moore [46] eine Methode entwickelt, diese mathematischen Operatoren auf 

Intervalle auszudehnen. Dabei werden die Operatoren so definiert, daß das Ergebnis- 
intervall sämtliche skalaren Werte enthält, welche sich durch Anwendung der skalaren 
Operatoren auf alle Elemente der Ausgangsintervalle ergeben würden. Hintergrund 
dieser Entwicklung war die Betrachtung von Ungenauigkeiten in mathematischen Be- 
rechnungen, die durch Intervalle ausgedrückt werden können. Beispielsweise ergibt 
sich die Definition einer Intervalladdition: 

[aı ar] + [bı, b-] := [aı +bi, ar + b.] - (D.12) 

Auf ähnliche, teilweise etwas kompliziertere Weise sind alle übrigen Grundrechenar- 
ten von Moore definiert worden. 

Auf Basis dieser Intervallarithmetik wurde von Hansen [25] und Kearfott [32, 33] 
ein Verfahren entwickelt, welches es erlaubt, sämtliche Lösungen eines Gleichungs- 
systems 

— — 

F(z7)= 0 (D.13) 

zu finden, die in einem Intervall 

B:={?=(z:;_,.'.t},...‚.'‚ß„)]l‚‘SI,'ST'‚'}, 1<i<n (D.14) 

132



liegen. Das Auffinden aller Lösungen ist hierbei mathematisch nachgewiesen. Der 
zentrale Schritt dieses als Intervall-Newton-Verfahren bezeichneten Algorithmus ist 
die Lösung der intervallnotierten, kontrahierenden Gleichung 

F' (X+x) (Xx — Xx) = -F(X;) (D.15) 

für das Intervall X; . Hierin stellt F’ (X,) ein geeignetes Intervall der Jacobi-Matrix 
von F auf dem Intervall X; dar und X irgendeinen Punkt in X,. Auf genauere Ein- 
zelheiten des Lösungsverfahrens dieser Gleichung soll hier nicht eingegangen werden. 
Diese lassen sich in [33] finden. Es sei jedoch darauf hingewiesen, daß (D.15) ei- 
ne Verallgemeinerung des im skalaren Umfeld bekannten Newton-Iterationsschrittes 
darstellt. Im nächsten Schritt wird aus der Schnittmenge der Intervalle X; und X die 
nächste Näherung für das Lösungsintervall 

Xı+1 = Xx nx—k 

gebildet. Die Theorie besagt nun, daß in X41 exakt eine Lösung enthalten ist, wenn 

Xx41 Vollständig in Xx enthalten ist. Diese Lösung läßt sich von irgendeinem Start- 

punkt innerhalb von X41 mit einem einfachen, skalaren Newton-Raphson-Verfahren 

auffinden [25]. Ist die Schnittmenge leer, so befindet sich in Xx keine Lösung des 

Ausgangsproblems. Ist dagegen X41 nur zu einem Teil in X enthalten, so wird 
durch das Verfahren eine Intervallhalbierung durchgeführt und das Intervall-Newton- 
Verfahren weiter auf beide Teilintervalle angewandt, bis alle Lösungen im Ausgangs- 

intervall gefunden sind. 

Kearfott stellt ein Programmpaket als Fortran-Quelltext zur Verfügung, welches die 
oben aufgeführten Schritte durchführt. Ein erster Test dieses Verfahrens an einfac%men 

polynomischen Gleichungssystemen zeigte die Funktionsfähigkeit die;ses Algorith- 
mus und die eingangs erwähnten Veröffentlichungen [29, 30, 62] beweisen, daß auch 

Phasengleichgewichtsprobleme damit zu lösen sind. Jedoch waren das Stoi?fmode]l 

und die Gemische, welche in diesen Arbeiten untersucht wurden, von sehr einfacher 

Natur. Bei der Anwendung auf das hier verwendete Stoffmodell scheiterte auch dieser 

Algorithmus. Es konnte zwar eine Einengung des Startintervalls beobachtet werd;n‚ 

welches durch den vollständigen ternären Konzentrationsraum angegeben wurde, je- 

doch war es nicht möglich, ein Intervall zu finden, welches die oben genannten Bedin- 

gungen erfüllt. Ursache dürfte auch hier die Nichtlinearität der Gle_1chungen und der 

komplizierte Verlauf der Fugazitätsfunktionen der Komponenten se1n. 
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