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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 {iberkritischer
Gase vergeben [79]. Seither wird die Hochdruckextraktion, die auch als iiberkritische
Fluidextraktion (Supercritical Fluid Extraction, kurz SFE) bezeichnet wird, vor allem
in der Lebensmitteltechnologie eingesetzt, da durch die Verwendung iiberkritischer
Gase auf physiologisch bedenkliche Losungsmittel verzichtet werden kann. Typische
Anwendungen sind die Entkoffeinierung von Kaffee[17], die Extraktion von Hopfen
[23, 70] oder Gewiirzen [69] und in letzter Zeit auch die schonende Entalkoholisierung
von Wein [22]. In der Forschung wird intensiv nach weiteren Einsatzgebieten iiberkri-
tischer Stoffe gesucht, die sich von Anwendungen in der Kunststofftechnik iiber die
Verwendung als Reaktionsmedium [37] bis hin zur Produktion von feinst zerstiubten
Nanopartikeln [67] erstrecken.

All diesen Verfahren ist gemeinsam, daB sie auf dem Einsatz von hochverdichteten
Gasen basieren. Einer der dabei am hiufigsten eingesetzten Stoffe ist Kohlendioxid
(CO,). Der kritische Punkt von Kohlendioxid liegt bei T, = 304,2 K, pi, = 7,39 MPa
und pi, = 468 kg/m*® [2]. Bei Driicken und Temperaturen oberhalb dieses Punktes
findet kein diskontinuierlicher Phaseniibergang von fliissig nach gasférmig mehr statt.
Vielmehr kann in diesem Bereich die Dichte kontinuierlich von flissigkeitsdhnlich zu
gasihnlich variiert werden. Da die Losungseigenschaften eines Stoffes u.a. direkt mit
dessen Dichte korrelieren, werden iiberkritische Gase somit zu flexibel anpaBbaren
Losungsmitteln. In Verbindung mit den im Vergleich zu reinen Fliissigkeiten hohen
Diffusionskoeffizienten eignen sich iiberkritische Fluide gut zur Trennung fluider Ge-
mische. Im Falle von Kohlendioxid kommt die Eigenschaft hinzu, daB der kritische
Punkt bei sehr niedrigen Temperaturen liegt, wodurch bei temperaturempfindlichen
Wertstoffen eine schonende Trennung erméglicht wird. Eine Anwendung dieser Ei-
genschaften ist z. B. die von Chrisochoou vorgeschlagene extraktive Trennung des
Racemats eines pharmazeutischen Produktes [10, 11, 12].

Wihrend bei der herkémmlichen Fliissig-Fliissig-Extraktion nur zwei Phasen im Gleich-
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gewicht stehen, kann es bei Verwendung iiberkritischer Losungsmitte]l vorkommen,
daB zusitzliche fluide Phasen gebildet werden, die den TrennprozeB beeinflussen kén-
nen. Wie friihe Untersuchungen von Snedeker [58] zeigten, kann es bereits bei Zumi-
schung von nahekritischem Kohlendioxid zu einfachen bindren Gemischen, z. B. aus
Wasser und Aceton, zur Ausbildung eines fluiden Dreiphasen-Gleichgewichtes kom-
men. In einigen Fillen 138t sich das Auftreten solcher Phiinomene aus dem Phasenver-
halten der biniren Randsysteme vorhersagen. Einige ternire Gemische aus Kohlendi-
oxid, Wasser und einem Alkohol bilden sogar fluide Vierphasen-Gleichgewichte aus,
welche aus dem Verhalten der Zweistoffsysteme nicht direkt abzuleiten sind. Fiir die
Auslegung extraktiver Trennverfahren ist es unabdingbar, iiber das ternére Phasenver-
halten des eingesetzten Gemisches exakt Bescheid zu wissen, um Gebiete mit derarti-
gen Mehrphasen-Gleichgewichten meiden zu konnen. Es wire daher wiinschenswert,
ein méglichst einfaches Vorhersagewerkzeug fiir das Auftreten solcher Zustinde zu
besitzen.

Daneben sind fluide Mehrphasen-Gleichgewichte fiir die Thermodynamik von Inter-
esse, da sie Zustinde mit geringer Anzahl thermodynamischer Freiheitsgrade darstel-
len. Der Informationsgehalt solcher Zustiinde wurde bereits von van Konynenburg und
Scott [39] dazu benutzt, um eine Klassifikation von binidren Gemischen vorzunehmen.
Darauf aufbauend wurden mit Hilfe von mathematischen Modellen globale Phasen-
diagramme [15] fiir bin4dre Gemische entworfen, die in einer Art Landkarte das Pha-
senverhalten systematisch einteilen. Fiir eine dhnliche Einteilung terniirer Gemische
existieren bereits erste Ansitze [7, 52].

Die vorliegende Arbeit beschiftigt sich mit zwei Aspekten aus diesem Themenkom-
plex. Im ersten Teil (Kapitel 2 und 3) werden Ergebnisse aus systematischen Untersu-
c%umgeu zum Phasenverhalten in terniren Gemischen aus Kohlendioxid, Wasser und
einem Alkohol vorgestellt. In diesen fluiden Gemischen treten in technisch interes-
santen Zustandsbereichen Mehrphasenzerfille auf. Wihrend sich Kapitel 2 mit den
thermodynamischen Grundlagen zu diesen Gleichgewichten befaBt, werden in Kapi-
tel 3 die experimentellen Ergebnisse dargestellt und erlautert.

Gegenstand des zweiten Teils der Arbeit (Kapitel 4) ist die Auswirkung von Mehr-
phasen—Gieic‘:hgewichtcn auf technische Prozesse, hier im Speziellen auf die Hoch-
dmckextra]i:uon. Es wird ein mathematisches Modell vorgestellt, welches das Aufire-
ten von fircl ﬂuic-lcn Phasen in einem ExtraktionsprozeB beriicksichti gt. Ergebnisse aus
Sunu]al:loner_x mit diesem Modell werden mit experimentellen Daten aus einer Hoch-
dmc]lcextr_aktxons_anlage verglichen und daran die Auswirkungen des Dreiphasenzerfal-
les dlskgtlert. Die eigens zu diesem Zweck auf: gebaute Anlage ermﬁglicll)ne es mittels
Schauglésern, 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 Mehrphasenzerfil-
le, welche fiir die Thermodynamik von Mischungen von besonderem Interesse sind.
Bevor jedoch in diesem Kapitel genauer auf diese Zerfille eingegangen wird, sollen
zunéchst die thermodynamischen Grundlagen zur mathematischen Modellierung von
Phasengleichgewichten nzher erldutert 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
bendtigten Gleichungen gehen auf das bereits von Clausius [14] formulierte allgemei-
ne Gleichgewichtsprinzip

8Slyvn. =0, 2.1

zuriick, welches in Worten ausgedriickt bedeutet, daB in einem abgeschlossenen? ther-
modynamischen System mit konstantem Volumen V solange irreversible Prozesse un-
ter Erhthung der Entropie S ablaufen, bis schlieBlich 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)
p = konst. Mechanisches Gleichgewicht (2.3)
ur = konst. , k=1...K Stoffliches Gleichgewicht (2.4)

DEin abgeschlossenes System kann mit seiner Umgebung definitionsgeméi weder Energie noch Materie
austauschen, was sich in der Konstanz seiner inneren Energie und in konstanten Stoffmengen der beteiligten

Komponenten ausdriickt.



Hierin ist px 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

76 — l+D 2.5)
p = pli+D) (2.6)
p® =) g1 K. @7

Die in Klammern gesetzten Hochindices i = 1...J — 1 kennzeichnen hierbei die
einzelnen Phasen.

In der Praxis werden die ersten beiden Gleichungen (2.5) und (2.6) hiufig in dieser
Form nicht genutzt, sondern tauchen nur dahingehend auf, daB 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 - (J — 1) Beziehungen (2.7). Da die chemischen Potentiale von
den Konzentrationen der einzelnen Komponenten abhiingen, stellen sie eine Moglich-
keit zur Verfiigung, die Zusammensetzung der einzelnen Phasen zu berechnen.

Die Berechnung des chemischen Potentials erfolgt durch Integration der Maxwell-
schen Beziehung

Opx

9p |r.n,

mit dem partiellen molaren Volumen V. Je nachdem, welcher Bezugspunkt fiir die
Integration gewihlt wird, ergeben sich unterschiedliche Berechnungsansitze. Der in
dieser Arbeit gewihlte Ansatz verwendet den Zustand des idealen Gases als Bezugs-
punkt. Nach Einfithrung der sogenannten Fugazitit f; einer Komponente k ergibt sich
fiir das chemische Potential der allgemeine Ausdruck

tk = pox (p, T) + RT In fx : (2.9

p
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

Temperatur T abhingt. Damit lassen sich die Gleichun 2 i
e gen (2.7) durch die sogenannten

= Vi (2.8)

(%) _ p(i41
S i B O S T SR T (2.10)
ersetzen.

Mit der Definition des Fugazititskoeffizienten

e ;
& == ;E, (211)
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ergibt sich die in dieser Arbeit verwendete Form der stofflichen Gleichgewichtsbedin-
gung - . . .
N R i P S T W T LR (2.12)

2.1.2 Stabilititskriterien

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,ni,...,nx) herangezogen. Mathematisch ausge-
driickt werden nur die stationiren Punkte der Funktionen gesucht. Ob es sich bei
diesen Punkten um Minima oder Maxima, oder in thermodynamischer Hinsicht um
stabile/metastabile oder instabile Gleichgewichtszustinde handelt, kann mit diesen
Gleichungen nicht getestet werden. Um zu priifen, ob ein stabiler bzw. metastabi-
ler Zustand vorliegt, ist es ndtig, die zweiten Variationen der Potentiale zu betrachten.
So muB die Entropie in einem abgeschlossenen System bei gegebenem Volumen ein
Maximum besitzen, was mit der Ungleichung

8, = (2.13)

bzw. aufgrund der Homogenitét der ZustandsgréBe Entropie mit

_
88|y vz SO (2.14)
gepriift werden kann. Systeme, welche diese Bedingung erfiillen, werden als lokal
stabil oder stabil hinsichtlich benachbarter Phasen bezeichnet. Die zweite Variation

der Entropie 148t sich mathematisch als quadratische Form

28 e Y
25 = 2+ ——ov? ) SNk N,
L +aV2‘W +;”6‘N3N BN
K K 2
a2s 328
2.15
+2§:6U3N éUéde-zE:avaN SVEN, + (2.15)

625
7 e ddd

interpretieren. Durch wiederholte Anwendung der Legendre-Transforma.tionz), wel-
che formal einen Ubergang zu einem anderen thermodynamischen Potential darstellt,

2)Die wichtigsten mathematischen Grundlagen zu dieser Transformation sind in Anhang D.1 zusammen-
gefalt.



LiBt sich diese Bedingung fiir bindre Gemische in eine Formulierung auf Basis der

freien Enthalpie
8°G

bl >0 (2.16)
BNIZ p,T,Na
bzw. -
Fel  wy @17
oz ».T
iiberfiihren [63].

Neben dieser lokalen Stabilitit wird von Gibbs noch der Begriff der Stabilitit ge-
geniiber nicht benachbarten Phasen oder globale Stabilitit eingefiihrt. Eine Phase ist
global instabil, wenn ein Zerfall in zwei oder mehrere Gleichgewichtsphasen moglich
ist, welche die Phasengleichgewichtsbedingungen (2.5-2.7) und zusitzlich das Streben
nach maximaler Entropie bzw. minimaler freier Enthalpie des Gesamtsystems erfiil-
len. Graphisch ist die Situtation fiir ein binires Gemisch in Abbildung 2.1 dargestellt.

Molanteil z; —=

A"bbildung. 2.1: ('_irap_hische Darstellung einer global instabilen Phase eines bi-
niren Gemisches im G,z-Diagramm (G 4,, < G )

Wie in [61] erlédutert, erfiillen die beiden Phasen I und J I im Zweistoffgemisch die
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stoffliche Gleichgewichtsbedingung genau dann, wenn sie eine gemeinsame Tangen-
te besitzen. Betrachtet man das Gemisch der Zusammensetzung x4, so 148t sich dies
zum einen durch die homogene Phase A als auch durch eine Mischung A aus den
beiden Phasen J und 17 darstellen. Da die freie Enthalpie der Mischung A kleiner
ist als die der homogenen Phase A, ergibt sich aus der allgemeinen Stabilititsbedin-
gung, daB ein Gemisch der Zusammensetzung x{! in die beiden nicht benachbarten
Gleichgewichtsphasen I und I zerfillt und somit instabil ist. Da die homogene Pha-
se A zwar die lokale Stabilititsbedingung (2.16) erfiillt, aber global betrachtet instabil
ist, wird sie als metastabil bezeichnet.

Auf der Grenze zwischen metastabilem und lokal instabilem Bereich liegen die Gemi-
sche, fiir die das Glei_chheitszcichcn aus (2.16) zutrifft. Dies sind die Wendepunkte auf
den Isothermen im G,z-Diagramm (W; bzw. W5 in Abbildung 2.2). Die graphische

Molanteil z;—

Abbildung 2.2: Isotherme in einem G,z-Diagramm fiir ein binédres Gemisch bei
p = konst. Der Bereich zwischen den Diagrammrindern und den lfunkten Py
bzw. P, entspricht dem stabilen Gemischbereich, die Zustinde zwischen den
Wendepunkten W; und W, sind instabil. Die restlichen Zustinde werden als

metastabil bezeichnet.

Verbindungslinie aller Gemische, welche durch Wendepunkte auf den Isothermen re-
priisentiert werden, wird als Spinodale bezeichnet.
Soll ein Gemisch auf globale Stabilitiit iiberpriift werden, kann das sogenannte Tan-

7



gentenebenenkriterium benutzt werden, welches auf den Betrachtungen aus Abbil-
dung 2.1 basiert. Die globale Instabilitit der Phase A ist darin nach [27, 42] dadurch
charakterisiert, daB die Tangente an die Isotherme bei z 4 letztere nochmals in einem
anderen Punkt schneidet. Mathematisch formuliert bedeutet dies, daB 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 fiir
Mehrstoffgemische die Ungleichung

K
D(@) =Y ax (u(T) — k(%)) 20 V7T (2.18)

k=1
ab, wobei hierin der Index 0 die sog. Testphase bezeichnet, welche im obigen Beispiel

durch die Phase A repriisentiert wird. Ist diese Ungleichung fiir die Testphase erfiillt,
so ist diese global stabil.

Q) —

Molanteil z1—»

Abbildung 2.3: Graphi : )
niren Gl:'.l:r:;isch sche Interpretation des Tangentenebenenkriteriums im bi-

X%rd‘ die Ungleichung (2.18) fiir die eine Testphase erfiillt und betréigt der Abstand D
ei einer spezmllen Gemlschzusanunensetzung null, so besitzen diese beiden Punkt
eine gemeinsame Tangente und bilden nach den obigen Ausfiihrun o nPhase :
gleichgewicht. Das Tangentenebenenkriterium ist somit auch in gewii::r‘:vneise daz:':
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geeignet, Phasengleichgewichte zu bestimmen bzw. ein Gemisch auf die Existenz von
Mehrphasen-Gleichgewichten zu iiberpriifen. Weiterhin 138t sich die Stabilitit eines
Phasengleichgewichtes mit Hilfe des Tangentenebenenkriteriums priifen, wie in Ab-
bildung 2.4 dargestellt. Das Kriterium wird dabei einfach auf eine Gleichgewichtspha-
se als Testphase angewendet.

instabil stabil

Tangente
Testphase

Testphase

N

Gleichgewichtsphase Gleichgewichtsphase

0 Zo 1 ] 1
Molanteil z—» Molanteil 2;—

Abbildung 2.4: Uberpriifung der globalen Stabilitit eines Phasengleichgewichts
mit Hilfe des Tangentenebenenkriteriums im binidren Gemisch

Fiir ternire Gemische ist zur Herleitung einer (2.16) entsprechenden Formulierung
der Stabilititsbedingung eine weitere Legendre-Transformation der freien Enthalpie
nitig. Dabei wird die Stoffmenge der ersten Komponente durch deren chemisches
Potential als freie Variable ersetzt, und es entsteht ein thermodynamisches Potential
& (p, T, 1, N2, N3), welches keinen eigenen Namen besitzt. Mit dessen Hilfe er-
gibt sich eine dhnliche Formulierung der lokalen Stabilititsbedingung wie fiir binire
Gemische

G
ol >0 (2.19)
N2 =
p,T,p1,N3
Auch graphisch lassen sich dhnliche Uberlegungen zur Unterteilung der Gemische in
stabil, metastabil und instabil anstellen. Da dies fiir die theoretische Bcu'achtun:g von
trikritischen Punkten von Interesse ist, wird hierzu auf den Abschnitt 2.2.3 verwiesen.
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2.1.3 Kritische Phinomene

Fiigt man in Abbildung 2.2 mehrere Isothermen ein, so ergibt sich fiir typische bi-
nire 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 nihern und schlieBlich zusammenfallen. Ein derartiger Zu-
stand wird im allgemeinen als kritischer Zustand bezeichnet. Dieser Zustand befindet
sich zum einen auf der Spinodalkurve, fiir ihn gilt somit das Gleichheitszeichen in
(2.16)

G

o =0, (2.20)

p,T.N2

zum anderen besitzt die Spinodalkurve dort einen Extrempunkt, was zu einer zweiten
Bedingung fiir diesen kritischen Zustand fiihrt

&G

a—N-;g =0. (2.21)

».T.Na

Diese Gleichungen kénnen auch rein analytisch hergeleitet werden [61] und ermdgli-
chen es, in einem binzren Gemisch unter Vorgabe des Drucks py, die fehlende Tem-
peratur T}, sowie die Gemischzusammensetzung zj i, in einem kritischen Zustand
zu bestimmen.

Kritische Zustéinde sind trotz der Lage auf der Spinodalkurve stabile Gleichgewichte.
Der Grund liegt darin, daB bei der Suche nach Gleichgewichtszustinden nach Ma-
xima der Entropie gesucht wird. Mathematisch betrachtet besitzt eine Funktion ein
Maximum, wenn das erste Differential verschwindet und das erste hdhere Differen-
tial, welches ungleich Null ist, negativ ist. Mit der in Abschnitt 2.1.2 eingefiihrten
Legendre-Transformation ergibt sich daraus fiir binire Gemische, daB das erste hohe-
re, von Null verschiedene partielle Differential der freien Enthalpie positiv sein muB

oG

3_1'\7{1 >0 (2.22)

p,T,N2
Ein Nachweis dafiir, daB dies bei kritischen Zustinden zutrifft, ist in [55] zu finden.

Krmsi:l.:e Phénomene treten nicht nur in binziren Gemischen auf. Bei Reinstoffen stellt
der k?'msche Endpunkt der Dampfdruckkurve einen derartigen Zustand dar. In terniiren
Genuschf:n gibt es kritische Entmischungspunkte, wie sie z. B. in Abbi.ldl.mg 2.5 dar-
gcstclh sind. Dort sind jedoch theoretisch auch andere kritische Phinomene de‘nkbar
mﬂenen noch hohere partielle Differentiale verschwinden. Ein Beispiel fiir solcht;
kritischen Zustinde héherer Ordnung wird in Abschnitt 2.2.3 genauer erliutert.
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instabil

metastabil

Spinodale—"]

Gleichgewichtskurve—"

Molanteil z;—=

Abbildung 2.5: G,z-Diagramm fiir ein binires 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 Losung der Isofugazititsbedingungen in der Form (2.12) werden Gleichungen
bendtigt, welche eine Beziehung zwischen dem Fugazititskoeffizienten und den meB-
baren GroBen Druck, Temperatur und Zusammensetzung herstellen. Fiir den Zusam-
menhang zwischen diesen GroBen 148t sich allgemein der Ausdruck
oV w3 L ( RT) =
= ——1_In—— 4 —— - —|dVv -
In¢x RT RT T RT Jir %

K-1
1 /°° ap all
el Vil s dv (2.23)
8 s L=1 ( ¥ bz T,V.m,#) ]

finden [61], in welchem noch das molare Volumen V als zusitzliche Variable vor-
kommt. Dieses kann mit einer thermischen Zustandsgleichung

p=p(T\V,21,...,2Kk-1) (2.24)

ersetzt werden.
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Die heute gebriuchlichen thermischen Zustandsgleichungen konnen in drei Gruppen
eingeteilt werden:

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

o Thermische Zustandsgleichungen aus der Statistischen Thermodynamik (z. B.
BACKONE-Zustandsgleichung)

Zustandsgleichungen aus der Gruppe der kubischen Zustandsgleichungen besitzen im
Hinblick auf den Ausdruck fiir den Fugazitiitskoeffizienten die Eigenschaft, daB sich
die resultierenden Integrale analytisch 16sen lassen. AuBerdem hat sich in einer Reihe
von Untersuchungen gezeigt, daB sich mit diesem Typ das qualitative Phasenverhalten
von Gemischen mit vertretbarem numerischen Aufwand im Vergleich zu den anderen
Gruppen sehr gut wiedergeben 148t.

Aufgrund dieser Eigenschaft wurde fiir diese Arbeit fiir 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] verdffentlichte druckexplitzite Form

RT = Afer &
V-b V(V+b)

zuriick, deren kubischer Charakter sich in der impliziten Form

=3 RT_2 Ti,r RT 2l ‘
V' ——W % ( = b—bz) V- Oed [ Lher = 0 (2.26)
p p p P

p= (2.25)

E 7

erkennen l4Bt. In dieser Gleichung wird der Druck eines Fluids durch einen absto-
Benden Hartkugelanteil mit Beriicksichtigung des Eigenvolums der Molekiile im Pa-
rameter b und einen Anziehungsterm mit dem Energieparameter a = ay, —“'— be-

schrieben. Diese beiden Parameter lassen sich fiir Reinstoffe aus den kritischen Daten
berechnen:

22
agr = 0, 42748ﬂ (227
DPkr
b = 0, 08664RT’”" 4 (2.28)
Dkr
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Soave [59] hat diesen Ansatz verallgemeinert und die Temperaturabhingigkeit durch
die Beziehung

a(T) = a(T)agr (2.29)
ersetzt. Er schligt fiir den Temperaturverlauf von o selbst
2
/4
aT)=[1+m|1—4/— (2.30)
Tkr

vor, wobei der Parameter m zur besseren Wiedergabe des Verlaufs der Dampfdruck-
kurve mit Hilfe des azentrischen Faktors anzupassen ist. Fiir polare Stoffe gibt Soave

[60] die Funktion
a(T)=1+ (m -+ n%) (1 - I-'ikr) (2.31)

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

Zur Vereinfachung der Ausdriicke in der impliziten Form der RKS-Gleichung wird
schlieBlich noch der Realgasfaktor

pV
e ECT 23D
Z RT (2.32)
eingefiihrt, wodurch sich mit den dimensionslosen Paramtern
p
A — GW (2.33)
sl 2.34
B bRT (2.34)
die tibersichtlichere Form
Z3-2Z+(A-B-B*)Z-AB=0 (2.35)
ergibt.

2.1.5 Mischungsregeln

Die in Abschnitt 2.1.4 vorgestellten Zustandsgleichungen Wurdel_l urspriinglich ba-
sierend auf dem Modell eines Reinstoffes entworfen. Dem liegt die Yorstel}ung von
Wechselwirkungen zwischen Molekiilen gleicher Art zugrunde. Um die Gleichungen
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auch fiir Gemische nutzen zu konnen, miissen unterschiedliche Molekiile in den Para-
metern beriicksichtigt 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 Ansitzen zu solchen Mischungsregeln. Eine
Diskussion zu Vor- und Nachteilen der einzelnen Ansitze ist u.a. bei [16, 36, 47] zu
finden.

Aus der One-Fluid-Theorie ergeben sich fiir die Bestimmung der beiden Parameter
der RKS-Gleichung die beiden Gleichungen

gy Z TrTiQK (2.36)
K K
by Z Zizibr (2.37)

Hierin enthalten die indizierten Paramter ax; und by die bereits angesprochenen Wech-
selwirkungen zwischen den Molekiilen, die durch geeignete Kombination der Rein-
stoffparameter gebildet werden. Fiir Gemische aus Komponenten, deren Eigenschaf-
ten sich nicht wesentlich unterscheiden, wird fiir den Attraktionsparamter ay; hiufig

der geometrische Mittelwert
Akl = 4/axag (238)
benutzt, wihrend by; aus dem arithmethischen Mittel
b=0,5(bxr + &) (2.39)

gewonnen wird. Sind stark unterschiedliche Molekiilsorten beteiligt, wird dem v. a. in
der Beziehung fiir den Attraktionsparameter durch Einfiihrung eines asymmetrischen
Wechselwirkungsparameters ky;

ar = vara; (1 — ki) (2.40)
Rechnung getragen.

Diese hauptsichlich aus statistischen und empirischen Uberlegungen entwickelten
St‘anda:dmischungsregeln versagen jedoch bei der Beschreibung von stark realen Ge-
rmsche.n, wie sie z. B. bei Vorhandensein polarer Stoffe entstehen. Fiir solche Gemi-
sche wird oft auf Regeln zuriickgegriffen, die auf einer Modellierung der freien Exze-
Benthalp.ie.G E beruhen. Diese Ansitze finden auch Verwendung bei der Berechnung
von Aku.wtﬁtskoefﬁzienten. Diese Art von Mischungsregeln stellt somit ein Binde-
glied zwischen der rein auf Zustandsgleichungen beruhenden Phasengleichgewichts-

betschr:ibung mittels Fugazititskoeffizienten und der Methode der Aktivititskoeffizi-
enten dar.
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Hauptvertreter dieser Modelle sind die Mischungsregeln, die auf einen Ansatz von
Huron und Vidal [31] zuriickgehen, die mit der Annahme eines Fluides unter unend-
lichem Druck eine Beziehung zwischen den beiden Parametern a und b herleiteten:

K -
a GE
T=2 (zkz—:) T (241)

In dieser Beziehung stellt gZ die freie molare ExzeBenthalpie des Gemisches bei un-
endlich hohem Druck dar. Hierfiir konnen alle giingigen Ansitze (UNIFAC, NRTL, ...)
verwendet werden. Fiir die Beschreibung der in dieser Arbeit untersuchten Gemische
hat sich der NRTL-Ansatz nach Renon und Prausnitz [51, 61] bewiihrt, mit dessen
Hilfe sich aus dem allgemeinen Ansatz (2.41) die Beziechung

et ZK: R e A Soisy zibiCui exp (— 240 (2.42)
b be A TE zbexp (—2%F

ergibt. Der von der verwendeten thermischen Zustandsgleichung abhéngige Parameter
A betrigt fiir die RKS-Gleichung A = In 2. Die in der Mischungsregel auftauchenden
Parameter oy und Cy entsprechen den NRTL-Gemischparamtern. In Cyy, steckt dabei
die Differenz der Wechselwirkungsenergie zwischen den ungleichen Molekiilsorten [
und k und derjenigen zwischen den gleichen Molekiilen k und k. Daraus ergibt sich fiir
die Parameter Cy. die Bedingung Cix = 0. Gleiches gilt fiir den Asymmetrieparame-
ter oy o = 0. Withrend dieser jedoch der Symmetriebedingung o = oy geniigt,
wird aus der Bedeutung von Cjx klar, daB fiir diesen Cjx # Ci gilt. Somit ergeben
sich pro Stoffpaarung 3 Parameter. Manchmal wird noch eine Temperaturabhiingig-
keit eingefiihrt, um eine bessere Beschreibung des Phasengleichgewichtsverhaltens
zu erméglichen, so daB sich die Parameterzahl weiter erhoht.

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

fiir b
K
b= Z :L‘kbk (2.43)
k=1

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

Zusammen mit der RKS-Gleichung (2.35) ist damit das Wcrl.c?eug komplett, um aus
(2.23) die Fugazititskoeffizienten zu berechnen. Mit den Abkiirzungen

C
Ejx = exp (— %I’;T”‘) (2.44)
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ergibt sich dafiir die Beziehung
Ingr = %(Z-—l)—ln(Z—B)+
1l 1+E -
YRE L &

L. Efi}{ zibiCu Bk, (2.49)
by In2 Et:l b Ex

2

X Ck} an,‘:l Immemf = 25:1 ImmemlEml
+bx E z1Exi )
K
=1 (Em:l ImbmcndEml)
Die Umformungen, die zu diesem Ausdruck fithren, konnen z. B. aus [8] entnommen
werden.

2.2 Beispiele fiir 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:

Fp=K48=pP. (2.46)

Z ¢ symbolisiert hier die Anzahl der thermodynamischen Freiheitsgrade, die angibt,
wieviel intensive Parameter frei variiert werden kénnen, wenn ein Gemisch aus K
Komponenten in P Gleichgewichtsphasen zerfillt. Die Beziehung ergibt sich aus rein
mathematischen Uberlegungen, indem der Gesamtzahl der Variablen des Systems die
Anzahl der unabhingigen Bestimmungsgleichungen gegeniibergestellt 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 SchlieBbedingungen gegeniiberstehen. Die
Gleichungen fiir das das mechanische und thermische Gleichgewicht wurden bereits

bei der Anzahl der Variablen beriicksichtigt. Aus der Subtraktion ergibt sich somit die
GiBBSsche Phasenregel (2.46).

D%eser Geda.nkengang 1aBt sich auf kritische Zustinde und auf Reaktionsgleichge-
wichte erweitern, wobei im Rahmen dieser Arbeit nur die kritischen Zustinde von
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Bedeutung sind. Betrachtet man einen Zustand, in dem ny,. Phasen eine kritische Pha-
se bilden, so reduziert sich die Anzahl der urspriinglich vorhandenen Phasen von P
auf P — (ng, — 1), weshalb die Anzahl der Variablen auf

KP-ne+1)+2 (2.47)

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

K[P - (ngr — 1) — 1]4+(P — ngr + 1)+2 (ngr — 1) = K (P — ngr )+ P+ (ngy — 1)..
(2.48)
Hieraus ergibt sich eine auf kritische Phinomene erweiterte Phasenregel

Zr= K 12— P (e —1). (2.49)

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

Die Information, welche sich aus der Gleichung (2.49) entnehmen 1B, ist fiir nicht
reaktive Zwei- und Dreistoffgemische in der Tabelle 2.1 zusammengefaBt. 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 fiir
binire Gemische mit P = 3 und ng, = 3. Hierbei muB jedoch beachtet werden,
daB Z; nicht negativ werden darf. Daraus ergibt sich die Folgerung, daB kritische
Phinomene hiherer Ordnung® erst ab Gemischen mit mehr als zwei Komponenten
auftreten konnen.

22.2 Dreiphasen-Gleichgewichte

Die einfachsten der hier betrachteten Mehrphasenphinomene bilden die Dreiphasen-
Gleichgewichte. Anhand dieser sollen innerhalb dieses Abschnitts auch die haupt-
sichlich verwendeten graphischen Darstellungsmethoden fiir Phasengleichgewichte
in terndren Systemen vorgestellt werden.

Im Gibbsschen Phasendreieck werden ternire Gemische bei konstantem Druck und
kostanter Temperatur dargestellt. Da Fliissig-Extraktionsprozesse meist unter isobar-
isothermen Bedingungen durchgefiihrt werden, stellt dieses Diagramm eine wichtige
Grundlage zur Beurteilung solcher Prozesse zur Verfiigung. Als Konzentrationsmal3
wurde hier der Molenbruch 7 = Ni/Nyes gewihlt.

Kritische Phasengleichgewichte mit nj,. > 2
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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 MNgr Z f
2 1 0 3
2 2 0 2 Dampf-Fliissig-Gleichge-
wichte
2 2 2 i 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 Fliissig-Fliissig-Gleichge-
wichte in der Extraktion
3 2 2 2 Kritischer = Entmischungs-
punkt
3 3 0 2 Dreiphasengleichgewicht
3 3 2 L 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
bLower Critical Solution Point
“Upper Critical Endpoint
Lower Critical Endpoint
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Zur Erlduterung 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 tatsdchlichen Konzentrationen zugunsten der
Ubersichtlichkeit der Diagramme verzichtet. Dargestellt werden also nur qualitative
Verlaufe.

Betrachtet man dieses Gemisch bei einer Temperatur von T = 313,15 K und Driicken
oberhalb p = 10 MPa, so ergibt sich ein einfaches Phasenverhalten. Die beiden bindren
Teilgemische aus n-Butanol und Wasser bzw. Kohlendioxid und Wasser besitzen je-
weils eine binire Mischungsliicke, die durch zwei Binodalen im Dreiecksdiagramm
verbunden sind. Die Konoden verlaufen darin von einem biniren Randgemisch durch
das Dreiecksdiagramm zum gegeniiberliegenden Randgemisch, wie in Abbildung 2.6
dargestellt. Wird der Druck abgesenkt, so erreicht man bei einem Druck py, 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 terniren System (Abbildung 2.8). Die nun existierenden drei
Zweiphasengebiete schlieBen im Gibbsschen Diagramm ein Dreieck ein, dessen Eck-
punkte die Zusammensetzung eines Dreiphasen-Gleichgewichtes wiedergeben.

n-Butanol

COs ‘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 (78D
Um das Verhalten der bingren Randsysteme mit in die Darstellung einzuschlieBen,

19



n-Butanol

kritische Phase

Wasser

CO2

agramm des Systems Kohlendioxid, Was-
dem kritischen Entmischungsdruck des

ildung nach winkler [78])

tatives Phasendi
— 313,15 Kund
= 9,24 MPa (Abb

Abbildung 2.7: Quali
ser und n-Butanol bei T
Drciphasen—Gleichgewichtes Pkr

n-Butanol

kritische Phase

CO2

Abbildung 2.8: Qualitatives Phasendiagramm des Systems Kohlendioxid, Was-
unterhalb der kritischen

ser m?d n-Butanol bei T = 313,15 K und einem Druck
Entmischung des Dreiphasen-Gleichgewichtes (Abbildung nach Winkler [78])
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wird hier die in der Literatur iibliche Methode der Prismen gewihlt. Darin werden
die Dreiecksdiagramme lings einer rdumlichen Achse iibereinander gestapelt und die
Ecken der Reinstoffe miteinander verbunden. Dadurch ergeben sich Seitenflichen ei-
nes dreiseitigen Prismas, welche die p,z-Diagramme der bindren Systeme wieder-
geben. Fiir das soeben betrachtete Phasenverhalten ergibt sich das in Abbildung 2.9
dargestellte Prisma.

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

CO; Wasser

Abbildung 2.9: Zusammenfassung des qualitativen Phasenverhaltens c!es Sy-
stems Kohlendioxid, Wasser und n-Butanol bei T = 313,15 K im Beren_ch de_s
oberen kritischen Dreiphasendruckes (Abbildung nach Winkler !78]). Die Sei-
tenflichen geben die p,z-Diagramme der biniren Randsysteme wieder.

In derartigen Gemischen stellt der Punkt, an dem sich ein Dreipl::.astan—Glelchgeww?t
aus einer Konode innerhalb des Dreiecks bildet (Abbildung 2.7), ein interessantes Phé-
nomen bzgl. der thermodynamischen Freiheitsgrade dar. Aus Tabe.lle.Z.l kann man
entnehmen, daB das Gemisch an diesem Punkt nur noch einen Freiheitsgrad besitzt.
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Geometrisch ausgedriickt bedeutet das, daB alle diese Zustinde mittels einef Lil:lje ver-
bunden werden konnen. Solche Linien lassen sich sehr gut in c?cr p.T-Projektion des
hyperdimensionalen Zustandsraumes beobachten. Man erhilt C}D(? Art Landkarte, dgr
sich Gebiete mit Mehrphasenzerfillen entnehmen lassen. Fiir die in diesem Abschnitt
betrachteten kritischen Zusténde mit nur einem Freiheitsgrad ergibt sich aus der Ver-
bindung der Punkte (pr, T) eine obere kritische Dreiphasenlinie (Abbildung 2.10).

Abbildung 2.10: p,T-Diagramm fiir 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 zerfillt im Tempera-
turbereich zwischen T = 298,15 K und 7" = 323,15 K in ein weiteres Dreiphasen-
Gleichgewicht. Der Verlauf der Zusammensetzung der einzelnen Phasen dieses Gleich-
gewichts fiir 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 gegeniiberliegenden
l’j,‘nden der jeweiligen kritischen Konode. Wie oben beschrieben, fiihrt dies zu zwei kri-
tischen Dreiphasenlinien in der p,T-Projektion des Zustandsraumes (Abbildung 2.12).

Diese beiden kritischen Linien nihern sich fiir steigende Temperaturen an und laufen
auf einen gemeinsamen Schnittpunkt zu.

Dieser Schnittpunkt 148t sich im Gibbsschen Phasendreieck ebenfalls nachvollziehen,
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n-Butanol

/7

CO, Wasser

Abbildung 2.11: Qualitatives Phasenverhalten des Systems Kohlendioxid, Was-
ser und n-Butanol bei der Temperatur T = 318,15 K
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Abbildung 2.12: Ausschnitt aus der p,T-Zustandsebene fiir 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 annzhern. ZusammengefaBt ergibt sich aus die-
sem Befund, daB 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 Phiinomen. Wie aus Tabelle 2.1 hervor-
geht und der graphischen Darstellung zu entnehmen ist, besitzt ein terniires 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. Thre 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 terniren Gemisch, in dem anstelle von
n-Butanol 2-Propanol verwendet wurde [3, 5, 74, 76]. Auch in diesem System existie-
ren kritische Linien mit dhnlichem Verlauf, deren Anniiherung zu einem Schnittpunkt
von Adrian durch experimentelle Untersuchungen bestitigt wurde.

Zustinde mit einem Freiheitsgrad von null spielen in der Thermodynamik eine wich-
tige Rolle. So baut das von van der Waals eingefiihrte Gesetz der korresponierenden
Zustéinde [71] auf dem kritischen Punkt von Reinstoffen als Fixpunkt auf. Eine Fol-
ge c?araus ist die Bestimmung der Parameter kubischer Zustandsgleichungen aus den
kqus?hen Daten der Stoffe (Abschnitt 2.1.4). Auch im allgemeinen Korrespondenz-
prinzip dienen solche Punkte dazu, ZustandsgroBen dimensionslos zu machen und
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stoffunabhéngige Zustandsgleichungen zu ermitteln. Um diese Zustinde jedoch fiir
solche Zwecke zuginglich zu machen, ist es prinzipiell notwendig, diese durch ma-
thematische Beziehungen beschreiben zu kénnen.

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

aG’ (p:T)#11N21N3) >0 (2.50)

2 —
ON; P, T,p1,N3

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

G=UB =GN =y +pV -TS+ N (2.51)

hervorgehendes thermodynamisches Potential dar. Dieses ungewohnte Potential 148t
sich wiederum mit Hilfe der Legendre-Transformation auf das chemische Potential
zuriickfithren. Unter Verwendung der allgemeinen Beziehung (D.6) erhilt man so fiir
das partielle Differential dieser GroB8e

aG’
N3

oG

= Y& — 2.52)
8N, B ¢

p,T,N1,N3

2. T,u1,N3

woraus sich fiir die Stabilititsbedingung fiir terniire Systeme die Ungleichung

6,(12

>0 2.53)
dN;

P, T,u1,N3

ergibt. Im Vergleich zur Betrachtung fiir bindre Gemische in Abschnitt 2.1.3 mu§ al-
s0 hier nicht der Verlauf der molaren freien Enthalpie G (1) betrachtet werden, um
die Beziehungen fiir den trikritischen Punkt in terniiren Gemischen hemu]citeq, son-
dern der Verlauf des chemischen Potentials y2(/N2). Im Folgenden werden qualitative
ﬁberlcgungen zu derartigen po,N2-Diagrammen vorgestellt, die dazu djt?nen sollen,
ein Gleichungssystem zur Berechnung eines trikritischen Punktes herzuleiten.

Schneidet man aus dem Zustandsraum eines beliebigen terndren Gemisches einfz Ebe-
ne heraus, fiir die T, p, N3 = konst.? gilt, so ergibt sich das den bi.na':en Gemischen
(Abbildung 2.5) analoge Bild fiir Zweiphasen-Gleichgewichte (Abbxld!.mg 2.13). Dar-
in erhilt man die Gleichgewichtskurve aus den fiinf Gleichgewichtsbedingungen (2.'5)—
(2.7) fiir Dreistoffgemische. Die Gleichheit der Temperatur 7" und des Druckes p sind
T) iiber

“Dieses Diagramm entspricht einer zweidimensionalen Projektion der Zustandsebene u2(p,
dem Gibbsschen Phasendreieck.
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dabei aufgrund der Wahl der Ebene bereits erfiillt. Stoffliches Gleicbgcwicl!lt bzgl. der
Komponenten 1 und 2 ergibt sich durch Schnitt einer Kurve py = pi = pi! = konst.
mit der horizonalen Gerade 2 = ub = pi!. Die fiinfte Bedingung

s = g’ 2.54)

ergibt sich aus der Gleichheit der Flichen zwischen der Kurve yu; = konst. und
der horizonalen Geraden.” Die Spinodalkurve erhilt 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

B,ug

= 0 (2.55)
ON; p.T,p1,Na
2
O b -0 (2:56)
aNz P, T,p1,N3

beschreiben 14B8t. Die Analogie 148t sich dabei leichter erkennen, wenn man die Ab-
leitungen mit Hilfe von (2.52) zuriicktransformiert:

%G’

_6N22 Loas = 0 257
@ = 0 258
ast p,T,u1,N3 - . ( : )

Diese Darstellung in der u5,N2-Ebene 4Bt sich gedanklich so erweitern, daB auch
Dreiphasen-Gleichgewichte abgebildet werden. Dabei ergibt sich ein Bild, das aus
p,z- bzw. T',z-Diagrammen fiir binére Systeme bekannt ist.

Nihert man sich einem trikritischen Punkt, so bewegen sich die drei dem Dreiphasen-
Gleichgewicht entsprechenden Gleichgewichtspunkte und damit auch die Wendepunk-
te W1, W und W auf der Kurve i; = konst. aufeinander zu. Am trikritischen Punkt
selbst fallen alle drei Wendepunkte in einem Punkt zusammen. Mathematisch wird
dieser dreifache Wendepunkt durch die beiden Gleichungen

A3

== D 2.59
3N§ p,T,n1,N3 ( )
¥y . i
BNE Lo o 2.60)

S)Eine Herlei i iteri i
b erleitung dieser dem Maxwell-Kriterium fiir Reinstoffe analogen Beziehung ist im Anhang C
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gleicher N3 = konst.
Flichen- K

Abbildung 2.13: Darstellung von Zweiphasen-Gleichgewichten terniirer Syste-
me in einem p5,N2-Diagramm

p = konst.
T = konst.
N3 = konst.

Ky

Abbildung 2.14: p,,N,-Ebene eines terniren Gemisches mit Dreiphasen-
Gleichgewicht
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beschrieben. Da auch die beiden kritischen Entmischungspunkte aus Abbildung 2.14
in diesem Punkt zusammenfallen, miissen zusitzlich die beiden Gleichungen (2.55)
und (2.56) erfiillt sein. Daraus ergibt sich ein Gleichungssystem, aus dem die vier in-
tensiven Variablen p, T, z; und z; am trikritischen Punkt prinzipiell bestimmt werden
konnen.

Um dieses Gleichungssystem einer numerischen Behandlung zugiinglich zu machen,
sind jedoch noch einige Umformungen nétig, da normalerweise kein Ausdruck fiir
pz (p, T, 1, N3) zur Verfiigung steht. Es ist daher wiinschenswert, die vier Glei-
chungen so umzuformen, daB sie die nach Stand der Technik gingige Formulierung
u2 (p, T, 21, 72) enthalten. Als Ausgangspunkt dient dabei das Gleichungssystem in
der Darstellung

oG’

_8N22 Py = 0 (2.61)
ﬁ = 0 (2.62)
8N23 P, T,p1,N3 ;
&' e

BNg p,T,p1,N3 a iy
a5G’

3N2$ 7.1, p1,N3 . )

Die D?fferentiale von G lassen sich mit einer Transformationsvorschrift (D.8) aus der
Theor?-e de-r Legendre-.’]"ransfonnaﬁonen und der Gleichung (2.52) auf Ausdriicke in
G zuriickfiihren. Dabei ergibt sich fiir die linke Seite von (2.61) der Ausdruck

a2¢ —rvghg
N2 N 7] N
2 1p,T,pn1,N3 ON3 p,T,N1,N3
o8 (£
2 o p,T,N2,N3
p,T,N1,N3
e . (2.65)
ONZ
3NY |p, T, N2, N3

8 (oG
aNl aNg p,T,N1,Ns

g;l, i;rixn};;)ﬁzl:tden dggaﬂéc:smplizierte Ausdriicke zu vermeiden, soll hier die Konven-
werden, Ableitungen nach der Molmenge der k

; v -ten Ko en-

]t;gurch einen tiefgestellten Index der Funktion dargestellt gvure:rden A::f di;n ﬁndﬁ

erentiation konstant zu haltenden Variablen wird zugunsten einer iibersichtlichen

p,T,N32,N3
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Darstellung verzichtet. Damit lautet die letzte Beziehung

G
= — 0y, (2.66)
11
womit sich aus der Gleichung (2.61) ergibt:
fi:=G11Ga2 — G12G2; = 0. (2.67)

Hierin wird die Bezeichnung f; als Abkiirzung fiir die linke Seite der ersten Glei-
chung verwendet. Sukzessive Anwendung der Transformationsvorschrift (D.8) ergibt
fiir die iibrigen Gleichungen [6, 43] in dieser Notation

Sty G oo AfF
i GHBNZ G]_QaNl =: ) (2.68)
of; af3
* . — .6
f3:=Gn N, G123N1 0 (2.69)
Al S =
Ja .—GllaNz—GlzaNl = . (2.70)

Fiir die linken Seiten der Gleichungen wurden hierbei analog (2.67) die Abkiirzun-
gen f3, f3 und f} verwendet. Wird in diesen Gleichungen anstelle der Molmenge
der dritten Komponente die Gesamtmolmenge eingefiihrt, so lassen sich nach einem
von Reid und Beegle [50] vorgeschlagenen Verfahren die Variablen N; und N, durch
die Molenbriiche z; und z» ersetzen, so daB sich fiir die vier Ausdriicke f;bis f}
eine Formulierung in den chemischen Potentialen der Komponenten und den Molen-
briichen ergibt, wobei als normierender Faktor der Kehrwert der Gesam@olmenge
1/Nyes erscheint. Da auf der rechten Seite der vier Gleichungen jeweils eine O steht,
kann auf die Mitfiihrung dieses Faktors verzichtet werden, und es ergibt sich die egd-
gilltige Form des Gleichungssystems zur Bestimmung eines trikritschen Punktes im
terniren System®:

- o g _Om . O = 0 27
A== 3_2:1_ o x> s Ozo p.T\21 oz »,T,z2

. O aft* _om L9 = 9 @)
2 B p'T'zal %3 |12y, OT2|p1e, 971 lpT2

R 8f3® _om . o9 = 0 @273

froom O _afs _om . Ofs" = 0.274
01 lprz, 972 lp12y  O%2lp1m 921 lp 122

, ir die jeweils linke Seite der
Die Ausdriicke f1*bis f3* werden hierbei wiederum als Abkiirzung fiir die jeweils Sei

Gleichung verwendet.
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2.2.4 Vierphasen-Gleichgewichte

Betrachtet man das Phasenverhalten in Abbildung 2.11 genauer, so liBt sich neben
der Koexistenz zweier Dreiphasen-Gleichgewichte A und B bei gleicher Temperatur
T und gleichem Druck p erkennen, daB die Dreiecke, welche den beiden Gleichge-
wichten entsprechen, sich mit zunehmendem Druck annihern. Tatséchlich 148t sich
in dem Beispielgemisch aus Kohlendioxid, Wasser und n-Butanol bei Temperaturen
unterhalb von T = 313,18 K beobachten, daB die beiden Dreiecke bei einem fiir
die jeweilige Temperatur charakteristischen Druck miteinander verschmelzen und ein
Vierphasen-Gleichgewicht bilden.

Solche Vierphasen-Gleichgewichte wurden in der Vergangenheit in ternéren 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 durchgefiihrt. Panagiotopoulos und Reid beobachteten 1986 [48] im be-
reits in Abschnitt 2.2.3 erwihnten System mit 2-Propanol Vierphasen-Gleichgewichte.
Diese beiden Systeme wurden von Wendland [74] und Adrian [4] intensiver unter-
sucht. Von Winkler [78] schlieBlich existieren Untersuchungen zum System, welches
als Alkohol 1-Butanol enthiilt, die den obigen Diagrammen zugrundeliegen.

Wihrend fluide Dreiphasen-Gleichgewichte in der Technik, z. B. im Zusammenhang
mit der Bildung von Heteroazeotropen in der Rektifikation, als bekanntes Phénomen
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 Hauptlosungsmittel verwendet.

Aus thermodynamischer Sicht sind diese Vierphasen-Gleichgewichte fiir Dreistoff-
systeme von zentralem Interesse, da die Anzahl der Freiheitsgrade dort eins betriigt
(§1ehe Tabelle 2.1). Diese Zustinde bilden also in der p,7-Ebene genauso wie die kri-
tischen Dreiphasen-Entmischungszustinde charakteristische Linien. Die Bedeutung
solllte somit mit der vergleichbar sein, welche die Dampfdruckkurve bei Reinstoffen
besitzt. So 14Bt sich z. B. lings der Dampfdruckkurve mittels der von Clausius und
Clapeyron gleichgezeitig gefundenen Beziehung fiir ihre Steigung

dp _ AH

ar . TAV i
ei.ne Verbindun.g zwischen den thermischen ZustandsgréBen (p, V, T') und der Enthal-
pie ﬂIlf als l.calonschcr GroBe herstellen. Eine derartige Beziehung 148t sich mit einigem
mathematischen Aufwand auch fiir terniire Vierphasen-Gleichgewichte aufstellen und
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interpretieren. Dazu sind jedoch zuvor noch einige Bemerkungen zu den Vorgédngen
bei der Bildung des Vierphasen-Gleichgewichtes notig.

Wihrend nach Gibbs [1] prinzipiell zwei Mechanismen vorstellbar sind, lauft 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
P
— P> PaphGe
]
p -..:,s.‘........'....
; o ‘....._......::,'._:e...._... /(TV)
i T
— P = P4PhGG
B @
]
I~
A
— P < PpaPrGG
COs B,

im System aus Kohlendioxid, Wasser

ild 2.15: Phasengleichgewichte !
e o . - 308,15 K (qualitativ) im Bereich des

und n-Butanol bei der Temperatur T' =
Vierphasendruckes p4PhGG

Ausgehend von einem Gemisch, welches eine Zusamme?setzung egtspreche;d dPim
Schnittpunkt (M) der beiden Diagonalen des \ﬁerphaser.x.vlercc.ks besitzt, so_ll ];:r o-
zeB einer isothermen Kompression verfolgt werder-l. Zunichst hegt das Gcmx:lc z\\;-ve1-
phasig vor (Phasen (I) und (117)) 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 lings der ersten Diagonalen miteinander, und es werden zwei zusitzliche Pha-
sen (Phasen (II) und (IV')) gebildet, deren Zusammensetzung den anderen beiden
Eckpunkten entspricht. Eine weitere isotherme Kompression des Gemisches verén-
dert den Druck im System nicht, wie es die Phasenregel (2.49) bei fester Temperatur
vorgibt. Stattdessen findet ein Stoffiibergang zwischen den Phasen statt. Der Anteil
der neu gebildeten Phasen (/1) und (/V') nimmt zu, wihrend derjenige der anderen
beiden abnimmt. SchlieBlich verschwinden die Phasen (I) und (IIT), das Vierpha-
senviereck spaltet sich lings 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, daB 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 zusitzlich einen unteren kritischen Endpunkt (UKEP), der
du:rgh das Zusammentreffen mit der unteren kritischen Dreiphasenlinie gekennzeich-
net 1st.

Eine t.'ler Gleichung von Clausius und Clapeyron entprechende thermodynamische Be-
schreibung der Vierphasenlinie erhiilt man, wenn aus den Gibbs-Duhem-Beziehungen

) ; i ;
V70dp— 54T + 2Pdp; + 2Pdps + 2Pdps =0, i=1I...1V @276

fu'r d_Je‘ vier lsoexistcnten Phasen (Index i) die Differentiale des chemischen Potentials
eh_.m.lmert, die aufgrund des stofflichen Gleichgewichtes in allen Phasen gleich sein
miissen. Es ergibt sich somit” eine Beziehung fiir die Steigung der Vierphasenlinie
eines ternéren Systems der Komponenten 1, 2 und 3 in Determinantendarstellung:

(I
—I_/(; 1) S L B - uul QR s N ¢ [N
V( ) xgn) xgu) .7::(;”) i §(II) x(U) :1:(3” (E}I)
TII = 1 2 I
vy mgrn) 210 .ré”” P N i () (:}u) dT'.
T/—"(IV) .‘II(IV) .’.C(IV) I(IV) —=(IV) Iv) z(n,') x?}v
1 2 3 S I L) Z3 !

e . - . (2.77)
Fiir Gemische, die einen Vierphasenzerfall des geschilderten Typs aufweisen, ergibt

Vexakte Herleitung siehe z. B. [63]
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—— Vierphasenlinie

=-=-= unt. krit. Dreiphasenlinie B

- = ob. krit. Dreiphasenlinie B
s - ob. krit. Dreiphasenlinie C

[UKEP  ---- ob. kit Dreiphasenlinie D

T —»

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. Zusitzlich: charakteristische Linien der Reinstoffe und

bindren Subsysteme (grau)
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sich daraus die Beziehung
(N
dp AS 40
i~ ApD’
wobei die Differenzenen im Zahler und Nenner fir Gemische der Zusammensetzung
(M) zu bilden sind, die sich aus den beiden Zweiphasen-Gleichgewichten (I — IT] )

und (1T — IV') ergeben (siche Abbildung 2.17):

(2.78)

A = 3(11)+M(5(m_5~(m) =
LIV) _ 0D
1 1
a(Il) I(IM)_IgI) S(IIr) _ a(I)
(M) _ (D)
o) — |puny i ' (puv) gD} =
AV [V + D (v vun)
1 1
(M) _ (D)
—eAB F T8 (Al )
[V + o —,m (v vl es

Der Nachweis hierfiir lii8t durch einen Vergleich der ausmultiplizierten Determinanten
aus (2.77) mit den mit Hilfe der Schnittpunktbedingungen

(M) (1) M 1
e L 2381)
z& ) ::g” Igun . Ig}) :
(M) _ _(ID) M T
m.__.__x(lw) 351” - M (2.82)
x§ o xg ) l_énn S Iéu) i

umgeformten Ausdriicke fir AS"" und AV) erbringen.®

Das Gemisch mit der Zusammensetzung am Punkt (M) stellt somit einen ausgezeich-
neten Zustand dar. Somit 148t sich der Phaseniibergang dieses Gemisches bei Errei-
chen c%er Vierphasenlinie mit dem Verdampfen bzw. Kondensieren eines Reinstoffes
verglencher.l. Der Unterschied besteht lediglich darin, daB zu Beginn und Ende des
?rozesscs _]clweils zwei Phasen anstelle einer einzigen vorliegen. Da dieser Phasen-
iibergang beim konstanten Druck und der entsprechenden konstanten Temperatur auf

der Vierphasenlinie erfolgt, kann die Diff i sst s
Bihonfepesiein gt erenz der Entropie durch diejenige der Ent-

—(M .
AFM = 7AT™ 2.83)

8 Auf eine detaillierte Dars
tellun; i : : .
shirversicine g des Nachweises wird hier aus Griinden der langwierigen Umformun-
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n-Butanol

L — P> P4PhGG
T (I (TIT
P A iy
s T (VD ‘ _av)
B M — P = P4PhGG
\\
.|
| A
L — P < PAPhGG
CO2 ‘Wasser

< —

Abbildung 2.17: Anderung des molaren Volumens eines Dreistoffgemisches
beim isobar-isothermen Durchgang durch ein Vielphasen-Gleichgewml:lt fiir eine
Gemischzusammensetzung, die dem Schnittpunkt (M) der beiden Diagonalen

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

dp:  AEY
dp AR _ (2.84)
NS

annimmt.

Verfolgt man die Analogie zwischen Dampfdruckkurve von Reinstoffen und Vier-
phasenlinien terndrer Gemisch weiter, kann man durch Integration eine theroretisch
begriindete mathematische Form der Vierphasenlinien ableiten, wie dies Antoine fiir
Reinstoffe durchgefiihrt hat. Die einfachste Form dieser Gleichung ergibt sich unter
folgenden Annahmen:

o Aufgrund der erhdhten Driicke werden die Gleichgewichtsphasen als naherungs-
weise inkompressibel betrachtet, was zur Druckunabhingigkeit der Enthalpie
und des Volumens fiihrt.

¢ Die Temperaturabhiingigkeit der Differenzen in Zihler und Nenner wird als
quadratisch angenommen, um die Randbedingungen verschwindender Diffe-
renzen an den kritischen Endpunkten erfiillen zu kdnnen.

Da bci.de quadratischen Terme die gleichen Pole besitzen miissen,” ergibt sich aus
den f)l:_ugen beiden Annahmen eine reziproke Abhiingigkeit der Steigung der Vierpha-
senlinie von der Temperatur und fiir die Vierphasenlinie selbst ergibt sich die Form

T
p=po+ Nn—. 2.85)
To

Der zwgite mdgliche Mechanismus der Bildung von Vierphasen-Gleichgewichten wur-
de b_erexts von Gibbs [1] aufgrund theoretischer Uberlegungen postuliert, jedoch bis-
her in k.cincm untersuchten terniren System beobachtet. Der Mechanismus kann mit
demjenigen der Bildung eines Heteroazeotropes in biniren Gemischen verglichen
werc_ien. _Zunéichst ist bei Driicken unterhalb des Wertes fiir das Vnerphasen-Gleich-
gew*cht im Gegensatz zum oben beschriebenen Verlauf nur ein Dreiphasen-Gleich-
gewicht zu ‘Peobachtcn. Die vierte Phase (V) bildet sich bei Erreichen des Vierpha-
scnd-mckes innerhalb des Dreiecks aus, welches das vorhandene Dreiphasen-Gleich-
gf:wmht chara.kterisiert (Abbildung 2.18). Bei steigendem Druck sind in Gemischen
dieser Art q:el Dreiphasenzerfille zu beobachen, die in der in Abbildung 2.18 darge-
stellten Weise aus dem Vierphasen-Gleichgewicht entstehen. Analog dem -Verbalteﬂ

9Die D issen jewei
Die Differenzen miissen jeweils an den kritischen Endpunkten verschwinden.
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eines bindren Gemisches mit Heteroazeotrop besitzt hier ein Gemisch mit der Zusam-
mensetzung von Phase (I'V) die Eigenschaft, oberhalb des Vierphasendrucks als ho-
mogene Mischung vorzuliegen. Mischungen mit einer Zusammensetzung, die auf den
Verbindungslinien der vier Phasen liegen, bilden bei Driicken geringfiigig oberhalb
des Vierphasen-Gleichgewichts zwei Gleichgewichtsphasen aus, dargestellt durch Bi-
nodalgebiete in Abbildung 2.18.

Alkanol

homogenes

T — P > PAPhGG
P
e
— P = P4PhGG
— P < P4PhGG

CO» ‘Wasser

Abbildung 2.18: Qualitative Darstellung des alternativen Mec.hanismus der Bil-
dung eines Werphasen-Glcichgewichtes im p,z1,z2-Prisma bei T = konst.
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2.3 Klassifizierung von Gemischen

2.3.1 Biniire 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 zuriickgegriffen. Die heute iibliche Einteilung von biniren Mischungen
geht auf van Konynenburg und Scott [39] zuriick und basiert auf der Lage und dem
Verlauf der unterschiedlichen Kurven mit einem thermodynamischen Freiheitsgrad
von eins. Fiir fluide binire Gemische kommen dabei die Dampfdruckkurven der be-
teiligten Reinstoffe, Linien kritischer Entmischungen (Dampf-Fliissig und Fliissig-
Fliissig), Linien von Dreiphasen-Gleichgewichten und Azeotropen in Frage. Einen
Uberblick iiber die resultierenden Typen gibt Abbildung 2.19.

Gemische vom Typ I zeigen das einfachste Phasenverhalten. Ausgehend von einer ein-
fachen ,,Siedelinse” im T',z-Diagramm des biniren Systems (siehe Abbildung 2.20),
welche die Siedetemperaturen der beiden Reinstoffe durch Siede- und Taulinie ver-
bindet, 15st sich mit steigendem Druck diese ,,Siedelinse* bei Erreichen des kritischen
Punktes des Schwersieders von der Reinstoffseite ab und bildet ein kritisches Dampf-
Fliissig-Gleichgewicht innerhalb des Konzentrationsintervalls 0 < x4 < 1. Bei Errei-
chen des kritischen Punktes des Leichtersieders l6sen sich Siede- und Taulinie auch
von der Seite des zweiten Reinstoffes ab. SchlieBlich fallen mit weiter steigendem
Druck die beiden biniren kritischen Entmischungspunkte zusammen, und es existiert
im weiteren Verlauf der Drucksteigerung kein Dampf-Fliissig-Gleichgewicht mehr.

Das eben geschilderte Phasenverhalten wird aufgrund der fiir die graphische Darstel-
lung der Phasengleichgewichte von bindren Systemen noch ausreichenden drei Di-
mens.ionen hiufig in p,T",z-Diagrammen dargestellt. Da dies jedoch fiir die iibrigen
G‘emxschtypen beliebig kompliziert und uniibersichtlich wird, soll diese Darstellung
hier nur aus Griinden der Vollstindigkeit fiir den Typ I aufgefiihrt werden (siche Ab-
bildung 2.21).

Bmére Gemische des Typs II zeichnen sich im Gegensatz zum eben geschilderten
eU}fachsten Fall dadurch aus, daB eine vorhandene Fliissig-Fliissig-Mischungsliicke
bei gegebenem Druck bis zur Siedelinie heranreicht und mit dieser interagiert (Ab-
blldung_ 2.22). ]‘Da.bei bildet sich ein binires Dreiphasen-Gleichgewicht, welches sich
als Drephasenhme im p,T-Diagramm #uBert, die durch einen oberen kritischen End-
ppnkt .be:l (‘iem Druck beendet wird, ab dem sich das Fliissig-Fliissig-Gebiet von der
S}edehm.e im T',z-Diagramm ablost. Bei steigendem Druck existiert somit neben den
fgr G‘_nplsche vom Typ I charakteristischen Linien noch eine weitere Kurve, welche
die kritischen Endpunkte der Fliissig-Fliissig-Entmischung kennzeichnet. :
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@\
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Abbildung 2.19: Klassifizierung fluider binirer Gemische A-B nach van Kony-
nenburg und Scott [39]
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B A

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

APbildung 2.21: Qualitative Wiedergabe des Phasenverhaltens eines biniiren Ge-
misches vom Typ I im dreidimensionalen p.T,z-Diagramm. (e Kritische Punk-

te der Reinstoffe, die iibrigen Symbole entsprechen den Punkten aus Abbil-
dung 2.20)



P<POKEP P> poxEep

LiL2

B A B A

Ty —> T4 —

Abbildung 2.22: Phasenverhalten eines biniren Gemisches vom Typ II im Be-
reich um den OKEP der Dreiphasenlinie dargestellt im 7', z-Diagramm (qualita-
tiv)

Verschiebt sich diese kritische Fliissig-Fliissig-Linie bei zunehmender VergroBerung
der Mischungsliicke weiter zu hoheren Temperaturen, kommt man irgendwann an
cinen Punkt, bei dem vor dem Ablsen des Fliissig-Fliissig-Entmischungsgebietes von
der Siedelinie im 7T",z-Diagramm die Dampf- und die Fliissigphase kritisch werden
(Abbildung 2.23). Dieses Verhalten zeichnet den Typ III aus. Der OKEP der Drei-
phasenlinie ist nun nicht mehr gleichzeitig das Ende der kritischen Fliissig-Fliissig-
Linie, sondern verbindet erstere iiber ein Stiick der kritischen Dampf-Fliissig-Gleich-
gewichtskurve mit der Dampfdruckkurve des Leichtersieders. Der zweite Ast der auf-
getrennten kritischen Dampf-Fliissig-Linie geht kontinuierlich in die kritische Fliissig-
Fliissig-Linie iiber. Dabei gibt es Gemische, die wie in Abbildung 2.19 ein Minimum
innerhalb dieser Kurve besitzen, bei anderen ist diese monoton fallend.

Die iibrigen Typen lassen sich durch analoge Betrachtungen aus den bisherigen ablei-
ten. Da Gemische dieser Typen hier jedoch nicht untersucht wurden, wird auf deren

Darstellung verzichtet.

232 Ternire Gemische

Wiihrend sich die Klassifizierung bindrer Gemische nach van Konyncnl?}xrg und :Scott
bewihrt und sich als Quasi-Standard durchgesetzt hat, ist es ﬁn‘ ternire _Germsche
schwierig, einen shnlichen Weg zu beschreiten. Die Typen der bmﬁr_cn Gemische wur-
den sukzessive durch Modellierung mittels kubischer Zustandsgleichungen und Va-
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Abbildung 2.23: Phasenverhalten eines biniren Gemisches vom Typ III im Be-
reich um den OKEP der Dreiphasenlinie dargestellt im T',z-Diagramm (qualita-
tiv)

riationen der Parameter immer detaillierter und fiihrten zur Einfithrung von globalen
Phasendiagrammen [15], die eine Einteilung der Gemische aufgrund der Modellpara-
meter zulassen. Sie stellen eine zweidimensionale Landkarte aller mdglichen biniren
Gemischtypen dar.

Dieser Ansatz wurde von Bluma [7] auf ternire Systeme angewendet. Er hat erstmals
versucht, eine analoge Typeneinteilung fiir Dreistoffgemische vorzunehmen. Bluma
faBt seine auf Modellrechnungen mittels kubischer Zustandsgleichungen und Parame-
tervariationen basierende Einteilung in einer Tabelle (siehe Tabelle 2.2) zusammen,
in der er die ternidren Typen auf Kombinationen von biniren Typen zuriickfiihrt. 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-

gefiihrt ist, der sich aus der Kombination der biniren Gemische von Typ I bis Typ 111
ergibt.

Bei seinen Untersuchungen beschriinkt sich Bluma hauptsichlich auf kritische Zwei-
phasenzustéinde und 148t die Mehrphasen-Gleichgewichte und deren kritische Phino-
mene relativ unbeachtet. Es sind jedoch v. a. auch diese Erscheinungen, die charak-
teristisch fiir Gemische mit mehr als zwei Komponenten sind. Die Existenz oder das
Ffehlen z. B. von Vierphasen-Gleichgewichten kann dazu fiihren, daB die Kombination
b_mﬁrer Randsysteme gleichen Typs nach van Konynenburg und Scott zu unterschied-
lichen terniren Typen fiihrt, wie dies in Tabelle 2.2 bereits bei den terniiren Typen IV
und VI der Fall ist. Dadurch wird die ohnehin groBe Zahl an Kategorien zusitzlich
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erhoht.
Tabelle 2.2: Einteilung ternirer Gemische anhand der biniren Subsysteme nach
Bluma [7]
| Kombination binirer Subsysteme | Ternirer Typ |
I-I-1 I
I-1-II I
I-I-1I1 III
I-1I-I =
I-II-111 v
I-II-TIT 1V, VI
II-1I-1I VIII
II-I-1I1 =
II-1T1-111 =
III-IT1-1101 Vi
|
\
|
43



Kapitel 3

Hochdruck-Phasengleichgewichte

3.1 Experimente

3.1.1 Untersuchte Stoffsysteme

Den bisher in der Literatur verdffentlichten Arbeiten an terndren 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, daB fluide Ge-
mische dieses Typs Mehrphasen-Gleichgewichtsphanomene und kritische Zustinde
zeigen, wie sie in Abschnitt 2.2 beschrieben sind. Fiir 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 erginzen, wurden im
Rahmen der vorliegenden Arbeit Experimente mit zwei unterschiedlichen Zielsetzun-
gen durchgefiihrt.

Zunichst sollte an einem weiteren Vertreter aus der homologen Reihe der n-Alkohole
untersucht werden, ob sich das Phasengleichgewichts-Verhalten der erwéhnten Gemi-
sche hinsichtlich der Mehrphasen-Gleichgewichte systematisieren 1iBt. Hierzu wurde
1-Hexanol gewihlt, da sowohl Messwerte fiir das Dampf-Fliissig-Gleichgewicht zwi-
schen 1-Hexanol und Wasser vorhanden sind [19, 68] als auch das binire Subsystem
aus 1-Hexanol und Kohlendioxid bereits experimentell untersucht wurde [13, 41, 54].
Diese Daten werden zur Modellierung des Phasenverhaltens benétigt. Die vorliegende
Datenbasis bzgl. letzterem Binzrgemisch beschrinkt sich jedoch auf die Messung kri-
tischer Entmischungspunkte bzw. Fliissig-Fliissig-Dampf-Dreiphasengleichgewichte,
weshalb neben der Bestimmung des ternzren Phasengleichgewichtsverhaltens zusitz-
lich detailliertere Messungen fiir dieses binire System notwendig waren.

Das zv-veite Ziel, welches mit diesen Untersuchungen verfolgt wurde, war eine sy-
stf-.matlsche Untersuchung der thermodynamisch interessanten Vierphasen-Gleichge-
wichtslinien in terndren Gemischen dieser Klasse. Hierzu wurden die aus der Literatur
vorliegendefn Ergebnisse um Messungen an den Systemen Kohlendioxid-Wasser zu-
sammen mit 1-Hexanol, 1-Oktanol und 2-Butanol erweitert. Zusiitzliche Experimente
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mit 2-Propanol dienten dazu, die Zuverlissigkeit der Messungen durch Vergleich mit
den Literaturdaten zu priifen.

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

Tabelle 3.1: Eingesetzte Chemikalien

Stoffname | Summenformel | Reinheit | Hersteller
Kohlendioxid CO, > 99,95% Fa. Messer-Griesheim
Wasser H-,0 bidestilliert Universitit Stuttgart
2-Propanol C3H,OH > 99, 9% Fa. Merck
2-Butanol C4HgOH > 99,9% Fa. Merck
1-Hexanol CsH;30H > 99,5% | Fa. Merck, Universitit Stuttgart
1-Oktanol CgH,;7;0H > 99, 9% Fa. Merck

312 Versuchsanlage

Zur Messung der Hochdruck-Phasengleichgewichte wurde eine Apparatur vex-'wendet,
die bereits von Winkler [78] eingesetzt und fiir die eigenen Mc‘ssungen erwcltcrt' und
angepaBt wurde. Das Kernstiick der Anlage bildet eine zylindnsche Hochd@clf.smht—
zelle aus Edelstahl (Werkstoffnummer 1.4571) mit ca. V' = 50 cm Inhalt, die fiir Ver-
suche bei Driicken bis p = 50 MPa und Temperaturen von T' = 393,15K ausgelegt
wurde und stirnseitig mit zwei Schauglisern aus thermisch vorgespanntem Boros:T
likatglas (Fa. Atro-Glas) versehen war. Verschlossen wurde der {&utoklav dur_ch zwei
Flansche aus Edelstahl. Die Abdichtung nach auBen erfolgte jeweils durch zwei PTFE-
Ringe an den Kontaktfiichen Glas-Metall und einen O-Ring aus FEP-ummanteltem
Viton (Fa. Busak & Shamban) am Flansch. Zur Probenahme war der Autoklav n;:t
acht radialen Bohrungen versehen, welche Kapillarleitungen mit einem AuBendurch-
messer von 1/16” aufnehmen konnten. Durch die um 90° versetzten Bohrungen war
es moglich, Proben in verschiedenen Hohen der Zelle zu em?lehmen. AuBerdel:;J w;l}'
der Autoklav um die Querachse schwenkbar gelagert, um die Probenahmestellen
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der Hohe kontinuierlich bewegen und so mehrere Phasen vermessen zu konnen. Eine
Zusammenbauzeichnung des Autoklavs ist in Abbildung 3.1 dargestellt.

Die Anlage war urspriinglich fiir Messungen nach der statisch-analytischen Metho-
de konzipiert, die sich bereits bei anderen Untersuchungen zu Hochdruck-Phasen-
gleichgewichten [10, 18, 64, 65, 78] bewihrt hat, jedoch einige Probleme hinsicht-
lich der Probenahme mit sich bringt. Im Gegensatz zur dynamischen Methode wird
dabei nach dem Befiillen des Autoklaven und Durchmischung mittels eines Riihrers
die Einstellung des Gleichgewichtes durch keinerlei weitere Einfliisse gestort. Nach
Erreichen des Gleichgewichtszustands erfolgte die Probenahme durch geeignete Be-
fiilllung eines kleinen Behilters mit der zu analysierenden Phase. Da die Versuche
unter erhshtem Druck durchgefiihrt wurden, konnte dies hier nur durch Entspannung
gegen Umgebungsdruck erfolgen. Als Behilter diente dabei eine Probenahmeschlei-
fe, die aus einem kleinen Stiick Kapillarleitung definierten Innenvolumens bestand
und zwischen Autoklav und Entspannungsventil eingefiigt 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 méglichst geringer und kontrollierter Entspannung in den Leitun-
gen konnte dieser Effekt zwar gemindert werden, was jedoch zu geringer FluBrate in
der Probenahmevorrichtung fiihrte. Diese wiederum verschlechterte den Spiilvorgang
beim Wechsel zu einer anderen Phase, da v. a. bei Verwendung von Kapillarleitungen
und polaren Fliissigkeiten bzw. solchen mit hdherer Viskositit eine Adhdsion an der
Leitungsoberfliche méglich ist. Dies kann, wie eigene Untersuchungen zeigten, bis
zur Verstopfung der Probenahmeleitung und damit zu einer nétigen Neubefiillung des
Autoklavs fiihren.

Bei der Zirkulationsmethode, welche eine Unterart der dynamisch-analytischen Me-
thoden darstellt, erfolgt das Befiillen der Probenahmeschleife nicht durch Entspannen
des Autoklaveninhaltes gegen den Umgebungsdruck sondern durch Zwangsforderung
des Fluids mit Hilfe einer Pumpe und Riickfiihrung in den Autoklav (siche Abbil-
dung 3.3). Durch Variation der FluBrate der Férderpumpe kann sowohl ein Mischungs-
effekt als auch eine moglichst geringe Storung des Phasengleichgewichts erreicht wer-
dc-m. Hﬁhe_re Durchfliisse fiihren weiterhin zu einem Spiileffekt in der Probeschleife.
Eine dabei verursachte kurzzeitige Stérung des Phasengleichgewichts kann in Kauf
genommen werden, da die Zusammensetzung und der Druck im Behilter nicht geiin-

de:rt werflen und sich nach dem Spiilvorgang das vorher vorhandene Gleichgewicht
wieder einstellt.

Ein Schcn}a der _verwendetcn Anlage nach einer Umstrukturierung fiir Messungen
nach der h@lmommemMe zeigt Abbildung 3.4. Der Hochdrucksichtautoklav (B1)
wurde von einem Plexiglasgehiuse (Schraffur) umgeben, in welchem erwirmte Luft
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Schnitt A-A

X
Ve

Q

R ~ :
X\\ ‘\~
~ ~

/-

Abbildung 3.1: Schnitt durch die verwendete Hochdrucksichtzelle, G =
Schaugliser aus Borosilikat, R = Réhrchen zur Aufnahme des Thermometers,
0 = O-Ring aus FEP-ummanteltem Viton, P = Bohrungen zur Probenahme, T =

PTFE-Ringe
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Probenahme

x ®
\T/

o

Umgebung

Abbildung 3.2: Probenahme bei der statischen MeBmethode. Links: Beprobung
bei Umgebungsdruck durch Befiillen einer Spritze. Rechts: Probenahme bei er-
hohten Driicken mittels einer eingefiigten Probeschleife und Entspannung gegen
Umgebungsdruck.

Probenahme

&
\f

C Zirkulations-
Y/ pumpe

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-
iiblicher Magnetriihrer, der im FlieBbild nicht eingezeichnet ist. Der AnschluB zur
Versorgung mit den Ausgangsstoffen und zur Probenahme erfolgte mittels Kapillarlei-
tungen der Fa. Alltech (ODV = 1/16”, ID? = 0,03”) in Edelstahlausfiihrung. Das Koh-
lendioxid wurde aus der Fliissigphase einer Vorratsflasche iiber einen Zweikammer-
Membranverdichter (P1) entnommen, der Gegendriicke von iiber p = 100 MPa er-
moglicht. 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 zugefiihrten Menge und
damit des Drucks im Behilter B1 ermoglicht. Die Fliissigkeiten wurden in den bei-
den Glaskolben B2 und B3 vorgelegt und iiber das 6-Wege-Ventil V5 (Fa. Rheodyne,
Typ 7036) durch die Einkolben-HPLC-Pumpe P2 (minipump, Fa. Thermo Seperation
Products) dem MeBautoklaven zugefiihrt. Da beim Nachfiillen der Anlage im Betrieb
das Fluid in der Leitung zwischen dem Ventil V2 und der Pumpe P2 auf Umgebungs-
druck entspannt werden muBte und dadurch das geloste Kohlendioxid ausgaste, muBte
eine Entliiftungsmoglichkeit auf der Saugseite der Pumpe vorgesehen werden. Diese
wurde durch das Einschleifen einer manuell betitigten Injektionssprize iiber das Um-
schaltventil V4 (Fa. Rheodyne, Typ 7060) realisiert.

Die Probenahme erfolgte iiber die beiden in Abbildung 3.1 mit den Ziffern 2 und 3
gekennzeichneten Kreislidufe. 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 pul
Innenvolumen ausgestattet war, geleitet und schlieBlich dem unteren Teil des Auto-
l_(_lavs wieder zugefiihrt (Kreislauf 2). Die Zufuhr im unteren Teil ermoglichte eine
Uberwachung der Funktionsfihigkeit und eine bessere Steuerung der FluBrate der Zir-
kulationspumpe. Das Umschaltventil V3 (Fa. Rheodyne, Typ 7060) diente dazu, die
Pumpe P3 temporir aus dem Kreislauf entfernen zu kénnen, da aufgrund der niedrige-
ren Dichte des zu férdernden Mediums héufiger kleine Lecks an der Kolbendichtung
der Pumpe zu beobachten waren.

Die schwereren Phasen wurden iiber den Kreislauf Nr. 3 durch das Umschaltventil
V6 (Fa..Rhcodyne, Typ 7410) entnommen. Dieses Ventil war mit einer kleineren Pro-
bgschlelfc von nur V' = 1 yl Innenvolumen versehen, um durch die héhere Dichte
ihescr Phasen die nachfolgende GC-Analytik nicht durch zu groBe Probenmengen zu
utlersteuem. Da bei den verwendeten Rithrern (PTFE-ummantelte zylindrische Riihr-
stibe) und den Teflon-Dichtringen ein leichter Abrieb zu beobachten war, wurde zur

benneldung von I eStstOﬁpaI l?lkc].n aly y
( m AD sensystem eine I ﬂtcl SChelbe aus Sulte!

;)Outer Diameter = AuBendurchmesser
'Inner Diameter = Innendurchmesser
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Der Inhalt der Probeschleifen der Umschaltventile V6 und V7 konnte iiber den an-
geschlossenen Heliumkreislauf (Kreislauf Nr. 1) schlieBlich iiber einen Direktinjektor
der gaschromatographischen Analyse zugefiihrt werden.

Bei der Umriistung der Anlage wurde darauf geachtet, den groBtmdglichen Teil der
Peripherie zur Probenahme innerhalb des temperaturgeregelten Plexiglasbehilters zu
lassen, um auch dort ein Abkiihlen 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
Verfilschung nachfolgender Messungen fiihrt. Um dies zu verhindern, wurde eine ge-
regelte Begleitheizung mittels Heizschniiren (Fa. Horst) installiert, mit deren Hilfe die
Proben iiber die Temperatur des hochstsiedenden Reinstoffs erhitzt wurden. Diese ist
in Abbildung 3.1 aus Griinden der Ubersichtlichkeit nur zwischen Plexiglasgehiiuse
und Gaschromatograph eingezeichnet, reichte jedoch tatsichlich 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 iiber eine Regelung der Luftbad-
temperatur im Plexiglasgehiuse. Dazu wurde ein handelsiiblicher PID-Regler der Fir-
ma Honeywell (Typ UDC 3000) verwendet. Als MeBglied diente ein PT100-Wider-
standsthermometer (Fa. Telemeter). Der Regler steuerte iiber einen Leistungsthyristor
(Fa. Honeywell, TLS 420-110/1) eine elektrische Heizpatrone an, welche den Luft-
strom in das Gehiuse erwirmte. Die Reglerparameter wurden bei einer Temperatur
von T = 313,15 K optimiert und fiihrten bei dem thermisch sehr triigen Autoklaven
zu beobachtbaren stationiren Temperaturschwankungen von AT = =£0,01 K. Dieser
Wert liegt innerhalb der MeBgenauigkeit des fiir die Messung der Behéltertemperatur

verwendeten Temperaturfiihlers.

3.1.3 Messwerterfassung

Die Messwerte wurden auf elektronischem Weg iiber einen PC erfat. Dabei stand
fiir die Aufnahme von Druck und Temperatur eine auf der Plattform Visiual Designer
(Fa. Intelligent Instrumentation) entwickelte Software zur Verfligung, wihrend fiir die
Konzentrationsmessung auf das kommerzielle Produkt Borwin (Fa. JMBS Develop-
pements) zuriickgegriffen wurde. Ein Schema der MeBkette ist aus Abbildung 3.5 zu

entnehmen.

Temperaturmessung

Fiir die Temperaturmessung in der MeBzelle wurde ein Platin-Widerstandsthermometer
(Fa. Telemeter) des Typs PT100 in Vierleitertechnik verwendet. Um Temperaturgra-
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Abbildung 3.5: Schema der MeBkette.

dienten zwischen der zu messenden Systemtemperatur und dem Fiihler zu verhindemn,
war im Hochdrucksichtautoklav ein Rohrchen (R) eingebaut, welches den Abstand
zwischen Fluid und Thermometer bis zur Wanddicke dieses Réhrchens verminderte.
Die Erfassung der Widerstandswerte erfolgte iiber eine MeBkette aus MeBstellenum-
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 Signaliibertragung zu vermeiden, wurde
die gesamte MeBkette mit einem hochgenauen Quarzthermometer iiber den gesam-
ten MeBbereich kalibriert. An die gemessenen Werte wurde eine lineare Funktion
angepaBit und in der MeBsoftware abgebildet. Aus der im Anhang A.1.2 wiederge-
genen Kalibrierkurve 148t sich entnehmen, daB 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 fiir die einge-
stellte Systemtemperatur eine Ungenauigkeit von AT = +0,05 K.
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Druckmessung

Zur Druckmessung diente ein induktiver Absolutdruckaufnehmer (MeBbereich: 0-20
MPa). Dieser war iiber eine 1/16”-Kapillarleitung direkt mit einer Probenahmedoffnung
am Autoklaven verbunden und auBerhalb des temperaturgeregelten Plexiglasgehiuses
schwingungsfrei gelagert. Das MeBsignal im Bereich von 0-10 mV wurde iiber einen
Analogverstirker (Fa. Hottinger-Baldwin, Typ KWS3073) in den Bereich von 0-5 V
verstirkt und ebenfalls iiber die Anordnung aus MeBstellenumschalter 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 MeBungenauigkeit 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 = +0,015 MPa.

Konzentrationsmessung

Die Zusammensetzung der einzelnen Phasen wurde gaschromatographisch bestimmt.
Zur Auftrennung der Proben, die wie oben beschrieben durch einen Trigergasstrom
aus Helium iiber einen Direktinjektor in den Gaschromatographen (Fa. Hewlett Pak-
kard, Typ 5890 II) gespiilt wurden, diente eine Kapillarsiule, deren Daten im Anhang
(Tabelle A.1) zusammengefaBt sind. Der Gaschromatograph wurde im Splitmodus be-
trieben, wobei zur Vermeidung einer Uberladung der Siule bereits nach der Injektion
ein Teil der Proben iiber eine Trennvorrichtung ausgeschleust wurde. Das Splitver-
hiltnis betrug bei allen Messungen 1:100. Die Messung der enthaltenen Stoﬁ"mc?ngcn
erfolgte iiber einen Warmeleitdetektor. Die Einstellungen der Heliumstrome sowie der
Temperaturen und des verwendeten Temperaturprogramms konnen Tabelle A.3 bzw.
Tabelle A.2 im Anhang entnommen werden.

Da die zu analysierenden Gemische unter erhdhtem Druck vorlagen und ‘c.lahc.er ohn.e
Benutzung einer Spritze direkt in den GC injiziert werden muBten, konnte fiir die Kali-
brierung der Konzentrationsmessung nicht auf eine der iiblichen Methoden (z. B. Me-
thode des internen oder externen Standards) [24] zuriickgegriffen werden. AuBerdem

besaBen die unter Umgebungsbedingungen fliissigen Komponenten der u?tcrsu_cht_en
Systeme teilweise Mischungsliicken in den bindren Gemisc_hen, wodurch die IEaht':ne-
rung zusitzlich erschwert wurde. Prinzipiell wire es mdglich, aufgrund der fiir einen
idealen Wirmeleitdetektor giiltigen Beziehung zwischen der vorhandenen Stoffmenge
Ny, der Komponente k und der gemessenen Fliche A}, aus dem Chromatogramm

Ny = RiAx 3.1

53



mit dem stoffspezifischen Responsefaktor Ry die gaschromatographische Anordnung
fiir Reinstoffe zu kalibrieren [57]. Jedoch zeigte sich im Laufe der Messungen, daf
aufgrund von Schwankungen im Splitverhiltnis des Trigergasstroms und Schwierig-
keiten bei der exakten Zudosierung von Probenmengen wihrend der Kalibrierung zu
groBe Streuungen und Ungenauigkeiten in den MeBwerten entstehen.

Daher wurde in dieser Arbeit auf die mengen- und splitunabhingige Kalibrierung der
biniren Teilgemische zuriickgegriffen. Dabei lassen sich die Verhiltnisse der Molen-
briiche der beiden Komponenten mit dem gemessenen Flichenverhiiltnis iiber einen
gemischspezifischen Proportionalititsfaktor ry; durch die Gleichung

_'1_ o= TH_E (3.2)

verbinden [57]. Die Konzentrationen der einzelnen Komponenten eines ternéiren Sy-
stems konnen dann durch

@i = 4 33)
17 A 4 rndr +raAs -
mit dem prozentualen Flichenanteil
ey A
Ap = ——— (3.4)
K
=14

ermittelt werden.

Ufn dieses Verfahren hier jedoch anwenden zu kénnen, war es nétig, einphasige Ge-
mische fiir die Kalibrierung einzusetzen. Dazu muBte in den vorliegenden Fillen auf-
grund der bereits erwihnten Mischungsliicken auf ein gemeinsames Losungsmittel
(Index LM) zuriickgegriffen werden, welches mit allen Komponenten bei Umge-
!)ungs.bedingungen iiber den gesamten Konzentrationsbereich vollstindig mischbar
ist. Die Proportionalitiitsfaktoren errechnen sich dann mit Hilfe von (3.2) aus den bei-
den ermittelten Faktoren 7z, 5 und 77,57 zu

TkLM
TIEAL

TrRi = (3.5)
In Fiie'ser Arb?it wurde als Losungsmittel Aceton verwendet. In Abbildung 3.6 ist als
Beispiel fiir die durchgefiihrten Kalibrierungen das Diagramm des binéren Gemisches
I—H-exanol_—Aceton dargestellt. Die Tabelle A.4 im Anhang A.1.2 enthiilt alle auf diese
Weise ermittelten Proportionalititsfaktoren.

Die bei Umgebungsbedingungen fliissi ibri i
‘ 1 : gen Kalibrieransiitze wurden mittels einer Mi-
kroliterspritze (Fa. Hamilton, Modell 7001 KH, 1 ul) eingespritzt. Fiir Kohlendioxid
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Abbildung 3.6: Bestimmung des Proportionalititsfaktors 72 =
(142) / (z2A;) fiir das Gemisch 1-Hexanol(l1)}-Aceton(2) aus der Kali-
brierung des Wirmeleitdetektors.

wurde der Autoklav zur Injektion benutzt, wobei durch eine spezielle Konstruktion die
Einwaage exakter Mengen des Gases ermdglicht wurde (Abbildung 3.7). Das Kohlen-
dioxid stromte dabei aus dem vorher gewogenen Probenzylinder B1 iiber 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-GefiB mit fliissigem Stickstoff getaucht, so daB der Inhalt der
Kapillarleitung in den Behilter iiberkondensiert. Damit konnte das Totvolumen in den
Leitungen und damit der Fehler wihrend der Kalibrierung minimiert werden. Nach
dem SchlieBen von V1 und dem Offnen 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 FluBraten vorher zusitzlich durch manuelles Auslitern kalibriert wurden.

Eine Abschitzung der Unsicherheit bei der Konzentrationsmessung war aufgrund der
vielen EinfluBparameter auf diese GroBe nur schwer moglich. Einem Vorschlag von
Wendland [76] folgend, wurde hier die Unsicherheit auf zwei statistische Parameter
zuriickgefiihrt: die relative Standardabweichung bei der Regression des Proprotionali-
titsfaktors 7; sowie ein MaB fiir die statischen Schwankungen bei den Probenahmen.
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Abbildung 3.7: Experimentelle Vorrichtung zur Einwaage von Kohlendioxid

Fiir die erste dieser beiden GréBen lieB sich iiber alle bindren Teilgemische betrachtet
ein maximaler Wert von etwa 4% angeben.

Der zweite Anteil bestand hier aufgrund der Probenahmemethode aus der relativen
Maximalabweichung der MeBwerte fiir einen MeBpunkt. Es wurden fiir jede Phase
solange Proben entnommen, bis ein stationdrer Wert fiir die gemessenen Flachenver-
hiltnisse beobachtet wurde, um Verfilschungen durch Reste aus vorhergehenden Pro-
ben in den Probeschleifen zu vermeiden. Die letzten drei bis fiinf MeBwerte (je nach
Schwankungsbreite) wurden dann zur Konzentrationsbestimmung herangezogen. Die-
se geringe Anzahl an Werten eignet sich kaum fiir statistische Auswertungen, wie sie
z. B. zur Berechnung einer Standardabweichung notig sind. Fiir diese Maximalab-
weichung konnte fiir groBe Molanteile ein Wert von etwa 0,5% ermittelt werden. Fiir
kleine Molanteile betriigt der absolute Fehler im Molanteil hier etwa Az = 0,005
mol/mol.

Fiir die Aufnahme und Integration der Chromatogramme wurde auf eine Software
zuriickgegriffen, die es erméglicht, den Signalverlauf einer Messung elektronisch zu
speichern und nachzubearbeiten. Mit Hilfe der Zoomfunktion dieses Programmes war
es moglich, Beginn und Ende der einzelnen Peaks exakt zu bestimmen und somit
Fehler bei der Integration des Chromatogramms auszuschlieBen.

msge§amt kann somit fiir die relative Unsicherheit in der Konzentrationsmessung ein
Wert in der GroBenordnung von +4,5% abgeschiitzt werden.

3.2 Versuchsergebnisse

In den folgenden beiden Abschnitten werden die Ergebnisse der durchgefiihrten Mes-
sungen zusammengestellt. Dabei werden zunichst die aufgenommenen isothermen
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p.az-Diagramme des bindren Randsystems Kohlendioxid—1-Hexanol vorgestellt, be-
vor im zweiten Teil die MeBdaten zum terniren Gemisch Kohlendioxid—1-Hexanol—
Wasser zusammengefaBt werden. Den AbschluB bilden die fiir unterschiedliche Alko-
hole gemessenen Vierphasenlinien.

3.2.1 System Kohlendioxid-1-Hexanol

Fiir dieses bindre Randsystem wurden die Dampf-Fliissigkeits-Gleichgewichte fiir
zwei Temperaturen gemessen. Die gewonnenen Daten dienten zur Bestimmung der
Parameter fiir das Phasengleichgewichtsmodell. Die fiir diese Arbeit interessanten
terndren Phasengleichgewichtsphiinomene sind in Temperaturbereichen um den kriti-
schen Punkt von reinem Kohlendioxid (T}, = 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 7' = 303,15 K und 7 = 313,15 K durchgefiihrt. Die Ergebnis-
se sind in Tabelle 3.2 vertafelt. Da die zu Anfang bei moderaten Driicken gemesse-
nen Dampfphasen Kohlendioxidkonzentrationen von nahezu konstant xco, = 0,995
mol/mol aufwiesen, wurde im Folgenden auf eine Messung dieser Phase verzichtet.
Zum einen sind in diesem Bereich die Ergebnisse aufgrund der wihrend der Experi-
mente beobachteten statistischen MeBunsicherheit von Az = £0,005 mol/mol wenig
aussagekriftig, zum anderen konnen aus diesen Daten kaum Informationen zur ange-
strebten Bestimmung der Gemischparameter fiir die Modellierung des Phasenverhal-
tens erwartet werden.

Betrachtet man zunichst den Verlauf bei T = 303,15 K, Abbildung 3.8, so fillt auf,
daB das Gemisch bei dieser Temperatur und dem Druck von p = 7,15 MPa einen
Fliissig-Fliissig-Dampf-Dreiphasenzerfall zeigt, der auch durch die Messunge_n von
Lam et al. [41] bestitigt wird. Der Druck von p = 7,15 MPa weicht geﬁngfiiglg von
dem Literaturwert von p = 6,858 MPa ab, wurde jedoch durch Reprodu‘ktmn der
Messungen bestitigt. Wihrend das Dampf-Fliissig-Gleichgewicht si-ch bei hﬁhere.n
Driicken dem Dampfdruck p = 7,21 MPa bei T' = 303,15 K von reinem K_ohlt:ench—
oxid nihert, endet das Fliissig-Fliissig-Gleichgewicht bei p = 7,956 MPa in einem
kritischen Punkt. Scheidgen [54] gibt fiir diesen Druck einen Wert von p = 6,97 MPa
an, was angesichts des bestitigten eigenen Wertes und der Lage der Kurve unterh.a.lb
der Dreiphasenlinie als zu niedrig erscheint. Der Punkt konnte mehrmals rc!)roduzm_rt
werden und zeigte die fiir kritische Phianomene typische Opalcszenzgrschemur.lg, die
in diesem Fall sogar bis zur volligen Schwarzfirbung des Autoklaveninhalis reichte.

Die Konzentrationsangaben fiir die zweite Fliissigphase bei Driicken qber!xalb des
Dreiphasen-Gleichgewichts sind in der Nihe des kritischen Punktes mit emem er-
hohten Unsicherheitsfaktor behaftet. Aufgrund von Fluktuationen in den einzelnen
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Tabelle 3.2: Gemessene Phasengleichgewichte im System Kohlendioxid-1-
Hexanol

T P Boos Phasen-
K MPa mol/mol gleichgewicht
Fliissig- Fliissig- | Dampf-
phase (1) | phase (2) | phase
303,15 | 0,576 n.b. 0,9840 L,V
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.
4218 | 0,3385 n.b.
5,023 | 0,3958 n.b.
6,025 | 0,5172 n.b.
6,517 | 0,5942 n.b.
7,131 | 0,7181 0,9695 0,9904 L,L.V
T:517 || 07363 0,9251 n.b. L,L,
7,736 | 0,7528 0,9239 n.b.
7,956 0,82 L;=L,
313,15 | 0,533 | 0,0279 0,9858 L,V
1,004 | 0,0647 0,9949
2216 | 0,142 n.b.
3,005 | 0,1878 n.b.
4,253 0,276 n.b.
4,975 | 0,3354 n.b.
5975 | 04187 n.b.
6,417 | 0,4458 n.b.
6,903 | 04737 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 L,L,
9,816 0,872 L,=L-
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Abbildung 3.8: p,z-Diagramm fiir das Gemisch Kohlendioxid—1-Hexanol bei
T = 303,15 K: o Fliissigphase L;, [J Dampfphase V, A Fliissigphase Lo,
V Dampfdruck Kohlendioxid, ¢ Kritischer Punkt L; = Ly, --- Dreiphasen-
Gleichgewicht L; L, V.

Gleichgewichtsphasen, welche im Bereich kritischer Punkte zu beobachten sind, wa-
ren starke Schwankungen in den einzelnen MeBwerten zu registrieren. In diesem Be-
reich ist daher eine absolute MeBunsicherheit von Az = +0,015 mol/mol zu beriick-
sichtigen.

Der OKEP der Dreiphasenlinie dieses Zweistoffgemischs wird von Lam [41] mit T =
31293 K und p = 8,407 MPa angegeben, weshalb folgerichtig im p,z-Diagramm
bei T = 313,15 K, Abbildung 3.9, kein Dreiphasenzerfall mehr erkennbar ist. Der
kritische Druck fiir die Fliissig-Fliissig-Entmischung wurde bei p = 9,81 MPa repro-
duzierbar gemessen.

Eine Zusammenfassung der verfiigbaren Daten in einem p,T-Diagramm ergibt 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 fiir das Gemisch Kohlendioxid—1-Hexanol bei
T = 313,15 K:o Fliissigphase L;, 0 Dampfphase V, A Fliissigphase Lo, 4 Kri-
tischer Punkt Ly = L».

und Scott [39] entspricht. Die VergroBerung des p,T-Diagramms (Abbildung 3.11)
zeigt den Verlauf der kritischen Entmischungslinie L, = V' im Bereich des kritischen
Punktes von Kohlendioxid exakter aufgeldst. Die Spitze in dem von Scheidgen [54]
angegebenen Kurvenverlauf, welche unterhalb der vermessenen Dreiphasenlinie liegt,
deutet dabei auf einen systematischen MeBfehler hin und stiitzt die eigenen MeBwerte.

3.2.2 System Kohlendioxid—-Wasser—1-Hexanol

Ziel der Untersuchungen an diesem Stoffsystem war es, einen Uberblick iiber 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 fiir das Gemisch sind.
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Abbildung 3.10: p,7-Diagramm fiir das Gemisch Kohlendioxid—1-Hexanol:
o Fliissigphase L,, A LV (Kohlendioxid) nach [2], B LV (1-Hexanol) nach [34],
0 L =V (1-Hexanol) nach [56], o Lo = V nach [54], e Lo = V (diese Arbeit),
¥ L1 L,V (diese Arbeit), V Ly L,V nach [41].

Zudem sollten die Messungen dazu dienen, Daten zur Verifizierung des vorgestellten
Rechenmodells von Abschnitt 2.1 bereitzustellen.

In fritheren Arbeiten [5, 76, 78] hatte es sich bereits als sinnvoll erwiesen, das Pha-
senverhalten lings ausgewihlter Isothermen der Mehrphasen-Gleichgewichte zu ver-
folgen und charakteristische Punkte wie z. B. den zur entsprechenden Temperatur
gehérenden Vierphasendruck zu ermitteln. Fiir dieses System wurden dazu die bei-
den Isothermen fiir 77 = 303,15 K und 7' = 313,15 K gewihlt, welche in Bezug
auf reines Kohlendioxid jeweils eine unterkritische und eine tiberkritische Isotherme
darstellen. AuBerdem wurden systematische Messungen zur Bestimmung der Vier-

phasenlinie durchgefiihrt.
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Abbildung 3.11: p,T-Diagramm fiir das Gemisch Kohlendioxid-1-Hexanol
(VergroBerung des Bereichs um den kritischen Punkt von Kohlendioxid): o Fliis-
sigphase L;, o LV (Kohlendioxid) nach [2], ¢ L = V (Kohlendioxid) nach
[2], o Ly = V nach [54], ¢ Ly = V (diese Arbeit), ¥ L,L;V (diese Arbeit),
V LiL,V nach [41].

Dreiphasen-Gleichgewichte

Zunichst wurde das Dreiphasen-Gleichgewicht des Systems Kohlendioxid—Wasser—
1-Hexanol vermessen, welches sich erwartungsgemiB aus den Mischungsliicken der
biniren Randsysteme ergibt und aufgrund der groBen Ausdehnung in der Gibbsschen
Phasenebene experimentell leicht zugénglich ist. Bei sukzessiver Druckerhohung durch
Zugabe von Kohlendioxid stellte sich bei einer Temperatur von 7" = 303,15 K der in
Abbildung 3.12 dargestellte Verlauf ein. Die MeBwerte sind in Tabelle 3.3 vertafelt.

Im Druckbereich oberhalb von p = 6,9 MPa, siehe in Tabelle 3.3 bei p = 7,22 MPa,
bildet sich statt der dampfférmigen eine kohlendioxidreiche fliissige Phase L3: bei die-

sem Druck ist das im niichsten Abschnitt niiher erliuterte Vierphasen-Gleichgewicht
erreicht und der Charakter der Phase wechselt.
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Abbildung 3.12: Dreiphasen-Gleichgewichte im  terndren System
Kohlendioxid—Wasser—1-Hexanol bei T = 303,15 K (diese Arbeit):
op =517 MPa, Op = 590 MPa, 0 p = 6,17 MPa, A p = 7,22 MPa,
4p=23815MPa, ¥ p=9,53MPa, x p= 10,10 MPa (kritischer Punkt).

Wie am Verlauf der Zusammensetzung von Phase Ly zu erkennen ist, nimmt die he-
xanolreiche Phase mit steigendem Druck immer mehr Kohlendioxid auf. Die dampf-
dhnliche Phase V' bzw. L3 16st im Gegensatz hierzu einen mit dem Druck steigenden
Anteil an Hexanol, bis schlieBlich bei p = 10,10 MPa am kritischen Dreiphasendruck
die beiden Phasen identisch werden. Die Zusammensetzung der wasserreichen Phase
ergibt sich aus den niedrigen Werten fiir die Loslichkeit von Kohlendioxid und 1-
Hexanol in Wasser. Diese geringe Loslichkeit setzt sich im terndren Gemisch fort und
wird auch vom Druck kaum beeinfluBit (Tabelle 3.3).

Im Gegensatz zu den Messungen bei T = 303,15 K konnte ldngs der Isothermen fiir
T = 313,15 K kein Vierphasen-Gleichgewicht gefunden werden, wie im néchsten
Abschnitt erldutert wird. Dadurch @ndert sich die Bezeichnung fiir die dampfihnliche
Phase V' in der Tabelle 3.4 nicht. Prinzipiell wird jedoch auch fiir 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 hierfiir darin, daB die Hohen 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 mdglich war.

Der Druck am kritischen Entmischungspunkt L1 L, = L3 bzw. LyL, = 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 terniren Systt?m
Kohlendioxid—Wasser—1-Hexanol bei T =313,15 K (diese Arbeit):
op =532 MPa, 0p = 631 MPa, 0 p = 7,51 MPa, A p = 835 MPa,
<p=9,62MPa, ¥ p=10,63MPa, x p = 11,20 MPa (kritischer Punkt).

kritische Dreiphasenlinie fiir dieses Gleichgewicht duBert.

Vierphasen-Gleichgewichte

Wie bereits im vorangegangenen Abschnitt beschrieben, besitzt das ternire Gemisch
Kohlendioxid—Wasser—1-Hexanol bei einer Temperatur von T = 303, 15 K einen Vier-
phasenzerfall. Dies lieB sich aus fritheren Untersuchungen iiber 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 Lq, Lo und
V aufgespannt wird. Dieses zunichst unerwartete Ergebnis deutet darauf hin, daB
hier zum ersten Mal ein System experimentell untersucht worden ist, welches dem
zweiten von Gibbs theoretisch beschriebenen Mechanismus (sieche 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 zerfillt. Leider konnte von den zu erwarten-
den drei Dreiphasen-Gleichgewichten bei Driicken oberhalb des Vierphasendruckes
nur das weiter oben vorgestellte L, L, L3-Gleichgewicht experimentell bestimmt wer-
den. Diese MefBergebnisse zum Vierphasen-Gleichgewicht werden sowohl durch die
weiter unten vorgestellten Simulationsergebnisse als auch durch die Daten der binéren
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Randsysteme gestiitzt. Sowohl im System Kohlendioxid—Wasser [76] als auch im Sy-
stem Kohlendioxid—1-Hexanol existiert oberhalb des terniren Vierphasendruckes von
p =691 MPa bei T = 303,15 K ein binirer Dreiphasenzerfall, welcher aus Konti-
nuitdtsgriinden [78] auch im terndren System vorhanden sein muB. Die Zusammenset-
zungen der bindren Dreiphasen-Gleichgewichte legen die Vermutung nahe, daB diese
durch Abnahme der jeweiligen dritten Komponente bei steigendem Druck aus den
beiden Gleichgewichten L; L3V bzw. Ly L3V entstehen. Auch dies wird durch die
Berechnungen (sieche Abschnitt 3.3) bestitigt.

06 - . 04

.lm: / (mol/mol)

X - H, OH / (mol/mol)

Co, 0.2 04 06 08 L, HO

xh.:a / (mol/mol)

Abbildung 3.14: Vierphasen-Gleichgewicht L;L>L3V im System
Kohlendioxid—-Wasser—1-Hexanol bei T = 303,15 K und p = 6,91 MPa.

Bei den Messungen lings der Isotherme fiir T = 313,15 K konnte in diesem System
kein Vierphasen-Gleichgewicht beobachtet werden, da diese Temperatur bereits, wie
im niéichsten Abschnitt gezeigt wird, oberhalb des OKEP liegt.

3.2.3 Vierphasenlinien

Da den Vierphasenlinien ternirer Systeme, wie in Abschnitt 2.2.4 ausgefiihrt, eine
wichtige thermodynamische Bedeutung zukommt, wurden in dieser Arbeit die Vier-
phasenlinien des Systems Kohlendioxid—Wasser—1-Hexanol detailliert untersucht und
auBerdem auch diejenigen von Gemischen mit weiteren Alkoholen, Kohlendioxid und
Wasser bestimmt. Die Messwerte von Druck p und Temperatur 7 fiir die Alkohole
Isopropanol, 1-Hexanol und 1-Oktanol sind in den Tabellen 3.5-3.7 zusammcugefaﬁt.
Fiir das ebenfalls experimentell untersuchte 2-Butanol konnte im ternéren 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 MeBwerte in Abbildung 3.15 entnehmen 14Bt, wer-
den die Literaturwerte des Systems mit Isopropanol einschlieBlich des OKEP und
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Tabelle 3.5: Experimentelle Daten fiir Druck p und Temperatur T fiir
Vierphasen-Gleichgewichte im System Kohlendioxid—Wasser—Isopropanol

Temperatur | Druck | Bemerkung

T/K 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
315,55 8,24
317,45 8,55
319,25 8,82
31945 8,85
321,15 9,13 OKEP

Tabelle 3.6: Experimentelle Daten fiir Druck p und Temperatur T fiir
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 fiir Druck p und Temperatur T fiir
Vierphasen-Gleichgewichte im System Kohlendioxid—Wasser—1-Oktanol

Temperatur | Druck Bemerkung

T/K p/MPa
295,65 5,92
297,15 6,12
299,25 6,40
301,15 6,67
303,25 6,97
305,25 7.28
307,25 7,61
308,25 737
308,85 7,86

309,00 1.91 OKEP

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

Die gemessenen Vierphasenlinien fiir die Systeme mit 1-Alkanolen zci-gen _al_le einen
eindeutig parallelen Verlauf und besitzen alle einen OKEP. Wihrend die Lpue fiir 1-
Butanol nach unten zusitzlich durch einen UKEP begrenzt wird, konnte ein solcher
fir die beiden Systeme mit 1-Hexanol bzw. mit 1-Oktanol nicht gefundt?n wgrdcn.
Da die Anlage jedoch nur Messungen bis Raumtemperatur zulieB, kann die Existenz
eines UKEP unterhalb der Raumtemperatur nicht ausgeschlossen werden.

Verfolgt man den Verlauf der Kurven fiir die einzelnen 1-Alkanole, 1aB8t gxch dlle Ten-
denz feststellen, daB sowohl der Druck p als auch die Temperatur 7" mit steigender
Molmasse des Alkohols sinken. Diese Tendenz ist in der Abbildung 3.16 darg?stellt.
Mit Hilfe der eingezeichneten Kurven lassen sich Obelte kzritischc Endpunkte fiir F}'e-
mische mit anderen 1-Alkanolen interpolieren und somit die Lage der Vi.erphasenllme
abschiitzen. Die Datenbasis der kritischen Endpunkte ist zu }"clem_, um eine mailthema~
tischen Funktion fiir diese Kurven angeben zu konnen. Es liBt sich jedoch ein loga-
rithmischer Zusammenhang aus den gegebenen Werten vermuten.
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Abbildung 3.15: Vierphasenlinien von terniren Systemen des Typs
Kohlendioxid—Wasser—Alkohol im p,T-Diagramm: B Isopropanol (diese
Arbeit), O 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 T i zp am oberen kritischen
Endpunkf der Vierphasenlinie fiir Gemische des Typs Kohlendioxid—Wasser—1-
Alkanol in Abhingigkeit der Molmasse des Alkanols.
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33 Modellierung und Simulation

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

331 Ermittlung der Modellparameter

Fir 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. Hierfiir sind neben den beiden Reinstoff-
parametern fiir den jeweiligen Energieparameter a(7") fiir jedes binire Teilgemisch
drei Gemischparameter aufgrund der Mischungsregeln nach Huron und Vidal nétig.
Die in dieser Arbeit verwendeten Parameter sind in Anhang B vertafelt.

Die Reinstoffparameter fiir Wasser bzw. Kohlendioxid und die Parameter fiir das Ge-
misch dieser beiden Komponenten wurden dabei aus [78] entnommen. Die Reinstoff-
paramter fiir 1-Hexanol wurden an die Daten der Dampfdruckkurve [34] angepaBt. In
den folgenden Abschnitten werden die Parameter der anderen biniren Randgemische
bestimmt.

Wasser—1-Hexanol

Fiir dieses Gemisch sind in der Literatur sowohl Werte fiir Fli.issig-Fliissig-G.leic_hfge-
wichte als auch fiir Dampf-Fliissig-Gleichgewichte vorhanden, w-elche"sic.h pnn,.z:lplell
zur Anpassung der Parameter eignen. Da jedoch bei den Flﬁss'lg-Flusmg-Glelcl?gc-
wichten nur die Léslichkeit von 1-Hexanol in Wasser angegeben ist [21, ZlS]'und diese
zusiitzlich erwartungsgemiB gering und nur schwach temperatt.lrabhﬁng.lg ist, macht
eine Anpassung an diese Daten wenig Sinn. Deshalb wurde hier auf die Daten des
Dampf-Fliissigkeits-Gleichgewichts zuriickgegriffen.

Es lagen zwei isotherme Datensitze von Filippov [19] bzw. 'mmk [68] bei df?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 7' = 313,15 K wurde zur Anpass:_mg mu.‘
der Datensatz fiir T = 313,15 K gewihlt. Als Zielfunktion diente folgende Beziehung:

2
o V) i
— £ +§ v — ) =min. (3.6)
Z (I(P;;)O,mesa mS‘Ig)O.rech) (xH;O,meas tzO,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 Im,o = 0,025 mol/mol
aufwies. Da in dem System ein Dreiphasenzerfall zu beobachten ist, wurde in einem
sweiten Schritt versucht, zusitzlich die Differenz zwischen gemessenen und berech-
neten Werten des Dreiphasendruckes zu minimieren. Dies fiihrte zu einer groBeren
Abweichung in den Molenbriichen, 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
Apsprce = 0,1 kPa wiedergegeben (relative Abweichung 1,4%). Jedoch muf man
aufgrund des flachen Verlaufs der Fliissigkeitszusammensetzung in der Nihe des Drei-
phasenzerfalls eine gréBere Abweichung in der Konzentration in diesem Bereich in
Kauf nehmen. Die Dampfkonzentrationen und der Bereich hoher Hexanolkonzentra-
tionen werden hingegen sehr gut wiedergegeben.

10,0
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- [ ]
[ ]
‘[ 6,0 — Y
i ®
)
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- I
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o
(=]
0,0 b——l '
0,0 02 0.4 0,6 0.8 1,0

xﬂzo / (mol/mol) —

Abpildung 3..17: p,z-Diagramm des biniren 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 diesen.J Parametersatz wurde schlieBlich die Isotherme fiir ' = 294.15 K berech-
net unq mit den Literaturwerten verglichen. Wie Abbildung 3.17 zcigt‘ konnen hier
die gleichen Abweichungen zwischen gemessenen und berechneten Da,tcn wie oben
beobachtet werden. Es bleibt jedoch festzuhalten, daB 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 fiir dieses binire Gemisch muBte auf die eigenen MegB-
daten zuriickgegriffen werden. Die Parameter wurden an beide isothermen Datensitze
angepaBt. Jedoch blieben dabei die Daten fiir die Dampfphase unberiicksichtigt, da
diese im unteren Druckbereich praktisch aus reinem Kohlendioxid besteht und die
Daten keinen nennenswerten Beitrag fiir die Parmeter liefern. Als Zielfunktion wurde
ebenfalls Gleichung (3.6) verwendet.

Wie der Vergleich der MeBdaten 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 Azcp, < 0,015 mol/mol er-
reicht werden. Nur beim kritischen Punkt ergaben sich groBere Abweichungen. Dies
liegt jedoch daran, daB bei der Berechnung von kritischen Punkten mit Hilfe kubischer
Zustandsgleichungen generell groBe Ungenauigkeiten zu erwarten sind.

Eine Darstellung des Phasenverhaltens in der p,T-Zustandsebene (Abbildung 3.19)
zeigt, daB der Typ III dieses Gemisches richtig vorhergesagt wird. Die Dreiphasenli-
nie deckt sich sehr gut mit dem eigenen MeBwert bzw. den Literaturdaten von Lam
[41]. Der kritische Endpunkt dieser Linie wird mit Tk, = 308,25 K (Literaturangabe:
Ter = 312,93 K) etwas unterschiitzt. Im Bereich der kritischen Linie L; = L, sind
groBere Abweichungen von den eigenen MeBwerten zu erkennen, die auf das verwen-
dete Stoffdatenmodell zuriickzufiihren sind. Die leicht konkav gekriimmte Linie 148t
in diesem Bereich jedoch die Charakteristik eines Typ III-Gemisches erkennen.

332 Fortsetzungsmethode

Fiir das Auffinden von Mehrphasenzerfillen im ternéren System wurde auf_ einen {\]-
gorithmus zuriickgegriffen, der sich bereits in anderen Arbeiten als erfolgreich erwies
[76, 78]. Diese Methode wird hier kurz skizziert.

Zunichst wurden dabei die Zweiphasen-Gleichgewichte der bindren Randgemische
in Form von isothermen p,z-Diagrammen berechnet. Bei Vorgabe des. Druckes ‘war
die berechnete Zusammensetzung der beiden Phasen relativ unempﬁudl‘lch gegenuber
den Startwerten. Es geniigte ein experimentell bestimmtes Phasenglelchch{cht e‘ﬂs
Startwert, um durch sukzessive Anderung des Druckes unt.er Verwendt_l_ng der jeweils
vorher bestimmten Ergebnisse Tau- und Siedelinien bestnmt.nen_ zu konnen. Ausge-
hend von diesen binzren Phasengleichgewichten wurden schh.cthh _durch' fort]aufen-
de Addition der jeweils dritten Komponente Zweiphasen-Gleichgewichte im terniren
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Abbildung 3.18: p,z-Diagramm des biniren Systems Kohlendioxid—1-Hexanol.
Vergleich zwischen MeBwerten und Simulationsergebnissen: o T' = 303,15 K
(diese Arbeit), e ' =313,15 K (diese Arbeit), Linien: Simulation.

Gebiet bestimmt. Zusitzlich konnte mit dem in Abschnitt 2.1.2 erwihnten Stabilitits-
kriterium das Gleichgewicht auf globale Stabilitit iiberpriift werden. Erreichte man
wihrend dieser Berechnung ein Mehrphasen-Gleichgewicht, so duBerte sich dies in
zweierlei Informationen. Zum einen zeigte der Verlauf der die Zweiphasengebiete be-
grenzenden Binodalkurven eine charakteristische Schleife auf (siche Abbildung 3.20),
zum anderen ergab die parallel durchgefiihrte Stabilitiitsanalyse fiir dieses Gebiet in-
stabile Zweiphasen-Gleichgewichte. Da jedoch die Phasengleichgewichte sowohl am
Anfang als auch am Ende der Schleife als stabil ausgewiesen wurden, muBten die-

se zusammen ein Mehrphasen-Gleichgewicht bilden. Solche Punkte wurden dann als
Startwerte fiir den Mehrphasen-Algorithmus genutzt.

3.3.3 Ergebnisse

Mit Hilfe der in Anhang B vertafelten Modellparameter 148t sich nun die Topolo-
gie des Phasenverhaltens fiir das ternire Gemisch Kohlendioxid—Wasser—1-Hexanol
nachbilden und mit den vorhandenen MeBwerten vergleichen. Die Ergebnisse fiir
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 MeBwerten (Symbole) und berechneten Werten
(Linien): A LVgo, nach [2], — LVco, (diese Arbeit), ¢ L = Vgo, nach [2],
B L, = L, (diese Arbeit), - — -— L; = L, (diese Arbeit), — - -— L; = V (diese
Arbeit), V Ly L,V nach [41), ¥ L1 L,V (diese Arbeit), — — — (diese Arbeit).

Gibbsschen Phasendreieck dargestellt. Dem schlieBt sich eine Darstellung in der p,T-
Zustandsebene an, welche mit Hilfe der Simulationsergebnisse erstellt wurde.

Isotherme T= 303,15 K

Einen Uberblick iiber das Phasenverhalten langs dieser Isothermen erhilt 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 VergroBerungen der ein-
zelnen Gibbsschen Phasendreiecke der noch folgenden Abbildungen wiedergegeben.
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Abbildung 3.20: Ausschnitt aus der Gibbsschen Phasenebene. Qualitative Dar-
stellung einer Schleife mit instabilen Gleichgewichten ldngs eines simulierten
Zweiphasengebietes.

Wichtigstes Phiinomen dieses terniren Gemisches bei der Temperatur " = 303,15 K
ist das bereits in 3.2.2 vorgestellte Vierphasen-Gleichgewicht. Dieses Gleichgewicht,
welches experimentell bei pjpy, o = 6,91 MPa ermittelt wurde, wird durch die Si-
mulation mit einem Druck von p3i%} o = 6,98 MPa bestitigt. Eine Gegeniiberstel-
lung von MeBwerten und den Ergebnissen der Simulation zeigt Abbildung 3.22. Darin
ist eine Abweichung zwischen Messwerten und Rechenergebnissen fiir die Kohlendi-
oxidkonzentration erkennbar, die im Allgemeinen zu groB berechnet werden. Diese
Verschiebung 148t sich bei allen Berechnungen beobachten. Die Lage des Vierphasen-
dreiecks wird jedoch unter Beachtung der Tatsache, daB keinerlei Information iiber das
ternire 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 iibrigen Phasen aufgespannten
Dreiecks liegt. Dies 14Bt sich in der VergréBerung der Kohlendioxidecke des Gibbs-
schen Phasendiagramms (siehe Abbildung 3.23) erkennen. Die Berechnungen stiitzen
somit die Aussage, daB es sich bei den Vierphasenzerfillen in diesem Gemisch um den
zweiten von Gibbs [1] erwihnten, bisher aber noch nicht beobachteten Typ handelt.

Der Verinderung der Konzentrationen des Dreiphasen-Gleichgewichts L; L,V mit
dem Druck (Abbildung 3.21, Druck p,) unterhalb von psprce kann Abbildung 3.24
entnommen werden. In Diagrammen diesen Typs wird aus Griinden der Ubersichtlich-
keit a:_:ch im Folgenden auf die Darstellung der Binodalgebiete verzichtet. Wiederum
1dBt sich die qualitativ gute Wiedergabe des Verlaufs und die Verschiebung in der

Kohlendioxid-Konzentration zwischen Messung und Simulation — vor allem in der
Phase L, — erkennen.
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Abbildung 3.21: Phasengleichgewichte im terniren System Kohlendioxid-—
Wasser—1-Hexanol bei T = 303,15 K. Qualitative Darstellung im p,r1,Z2-
Prisma. Zugunsten der Ubersichtlichkeit 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 = P4PhGG: Vergleich von MeBwerten ()
fiir das Vlerphascn-Gleichgewicht L1L2LsV (PiPhGG = 6.91 MPa) und Ergeb-
nissen der Simulation @, pitt e = 698 MPa).

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

Hexanol bei T = 303,15 K und p = P4PhGG' Vergroferung der Kohlendioxid-
Ecke.
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Abbildung 3.24: Dreiphasen-Gleichgewichte L1 L,V im System Kohlendioxid—
Wasser-1-Hexanol bei T = 303,15 K. Vergleich von Messung und Simulati-
on: o p = 5,17 MPa (exp.), ® p = 5,17 MPa (sim.), 0 p = 5,90 MPa (exp.),
B p = 5,90 MPa (sim.), ¢ p = 6,17 MPa (exp.),  p = 6,17 MPa (sim.).

Oberhalb der Vierphasenlinie (Abbildung 3.21, Druck p,) existieren drei getrennte
Dreiphasen-Gleichgewichte (L1 Ly L3, Lo L3V, L1 L3V), von denen aus den genann-
ten Griinden experimentell nur das Gleichgewicht L; L, L3 untersucht werden konnte
(siehe Abbildung 3.25). Sowohl Experiment als auch Simulation lassen erkennen, daB
die beiden Phasen L, und L3 sich mit steigendem Druck annihern und schlieBlich in
einem kritischen Punkt gleich werden (Abbildung 3.21, Druck pr). Dieser entwickelt
sich topologisch aus demjenigen des biniren Randgemisches Kohlendioxid—Wasser
(siehe Abschnitt 3.2.1 und Abbildung 3.21, Druck ps bzw. pg) und gibt durch die
Simulation mit einem Druck von p$'™ = 10,00 MPa den experimentellen Wert von
p;"F = 10,10 MPa sehr gut wieder.

Der Verlauf der beiden anderen Dreiphasen-Gleichgewichte wurde durch die Simu-
lation bestitigt. Da sich die Ergebnisse fiir das Gleichgewicht L L3V graphisch nur
schwer darstellen lassen,? wird hier nur der Zerfall Lo L3V gezeigt (Abbildung 3.26),
welcher im biniiren Randgemisch Kohlendioxid—1-Hexanol endet (Abbildung 3.21,

Druck p3).

SchlieBlich konnte auch die besondere Eigenschaft des terndren Gemisches_, die Exi-
stenz eines homogenen Gebietes, welches von Drei- bzw. Zwe1p1'1asengeb'1eten um-
geben ist, durch die Simulation bestitigt werden. Die hier beschriebene Bildung ei-

Die Hohe dieses Dreiphasendreiecks ist sehr klein gegeniiber der Linge der Grundlinie.
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Abbildung  3.25: Dreiphasen-Gleichgewichte LLyLz im System
Kohlendioxid—Wasser—1-Hexanol bei T = 303,15 K. Vergleich von Mes-
sung und Simulation: ¢ p = 7,22 MPa (exp.), ®* P = 7.22 MPa (sim.),
0O p = 8,15 MPa (exp.), W p = 8,15 MPa (sim.), 0 p = 9,53 MPa (exp.),
¢ p=9,53 MPa (sim.), Vp = 10,10 MPa (L1Ly = L3, exp.), Yp = 10,00 MPa
(L1L2 = L3, 51111)

ner homogenen Phase aus einem Dreiphasen-Gleichgewicht bei einem thermodyna-
mischen Freiheitsgrad von 1 148t sich mit derjenigen eines Heteroazeotrops in bindren
Gemischen vergleichen. Abbildung 3.27 zeigt diese homogene Region, wie sie durch
die Simulationen bei p =7.0 MPa bestimmt wurde.

Isotherme T=313,15K

Wiihrend das Phasenverhalten des hier untersuchten terndren Systems lings der Iso-
thermen fiir T = 303,15 K den bisher experimentell nicht beobachteten kompli-
zierten Verlauf zeigt, findet man bei 77 = 313,15 K wieder gewohnlichere Phasen-
zerfille. 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
Toxep = 311,25 K liegt (siche Tabelle 3.6). Vielmehr ist lings der gesamten Isother-
me nur das eine Dreiphasen-Gleichgewicht L L2V zu erkennen, fiir welches stellver-
tretend fiir weitere Driicke in Abbildung 3.29 ein Gibbssches Phasendreieck darge-
stellt ist, wie es sich fiir p = 5,32 MPa aus den Simulationen ergibt.

I?er Ubergang zum Gleichgewicht des Typs LiLoL3, der bei T' = 303,15 K diskon-
tinuierlich beim Vierphasendruck stattfindet, ist hier kontinuierlich. Die Simulationen
f?lgen auch hier den experimentellen Ergebnissen. Abbildung 3.30 stellt die Simula-
tionsergebisse fiir die Dreiphasen-Gleichgewichte bei unterschiedlichen Driicken den
Messwerten (siehe Tabelle 3.4) gegeniiber. Der Verlauf der Konzentration entspricht
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Abbildung 3.26: Dreiphasen-Gleichgewichte L,L3V (a) im System
Kohlendioxid-Wasser—1-Hexanol bei T = 303,15 K. Vergleich von Mes-
sung und Simulation: ¢ p = 6,987 MPa (sim.), O p = 6,997 MPa (sim.),
°p =7,007 MPa (sim.), « p = 7,131 MPa (exp.). Die rechte Teilabbildung (b)
enthilt eine VergroBerung der Kohlendioxidecke mit den Phasen L3 und V.

dem bei 7" = 303,15 30 v-_robci die Differenz zwischen dem berechneten und gemes-
senen kritischen Druck p3*™ — p$*” hier 2,7 MPa betrigt.

p.T-Zustandsebene

Wihrend bisher gemessene und berechnete Phasenzusammensetzungen verglichen
Wwurden, soll nun entsprechend dem Ziel der Arbeit die Topologie der Phasengleich-
gewichte des terndren Systems bestimmt und mit bereits vermessenen Systemen aus
der Klasse Kohlendioxid—Wasser—n-Alkanol verglichen werden. Dies lift sich am be-
sten in der p,T-Zustandsebene verwirklichen. Das biniire Subsystem Kohlendioxid—
1-Hexanol wurde bereits an anderer Stelle (Abschnitt 3.3.1) vorgestellt, weshalb hier
v. a. die Eigenschaften der terniren Gemische erortert werden sollen.

Die wichtigsten Phasengleichgewichte fiir die Darstellung im p,7-Diagramm sind die
mit einem Freiheitsgrad von Z; = 1 bzw. Zy = 0, da diese charakteristische Linien
bzw. Punkte darstellen. Wie man aus Tabelle 2.1 entnehmen kann, sind dies bei ter-
néren 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 zuginglich waren. Dabei handelt es sich um die Linien
fiir LoLs = V und L;Ls = V (siche Abbildung 3.21). Fiir die dritte, welche den
Gleichgewichten L; L, = L3 entspricht, konnten experimentelle Punkte bei den Tem-
peraturen 7' = 303,15 K und T = 313,15 K ermittelt werden (siche Tabelle 3.3 und
Tabelle 3.4). Eine Gegeniiberstellung dieser Werte im Diagramm macht jedoch wenig
Sinn, da man aus zwei MeBpunkten kaum Aussagen iiber den moglichen Verlauf die-

ser Linie machen kann und daher kein Vergleich mit der berechneten Linie méoglich
ist.

Zur Vierphasenlinie und deren oberem kritischen Endpunkt O K E P existieren jedoch
mehrere MeBpunkte (siehe Tabelle 3.6), so daB ein Vergleich mit den Simulationswer-
ten lohnt. Abbildung 3.31 zeigt, daB es mit dem verwendeten Stoffmodell und Para-
metern der biniren Phasengleichgewichte moglich 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 Schwichen des verwendeten Modells mit kubischen Zustandsglei-
chungen bei kritischen Phinomenen zuriickzufiihren sind.

82



1-Hexanol

binére und Reinstoff- ternire Mehrphasen-
phasengleichgewichte gleichgewichte
— P4 LiLz =L
el b — P3
Ly =L > — P2
g i _m LiLoV bzw. L1LaL3
CO, ‘Wasser

T =313,15K

Abbildung 3.28: Charakteristische Phasengleichgewichte im terndren Systgm
Kohlendioxid—Wasser—1-Hexanol bei T = 313,15 K. Qualitative Darstellung im
P,21.22-Prisma. Zugunsten der Ubersichtlichkeit 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: Gegeniiberstellung von MeBwer-
ten (o) fiir das Dreiphasen-Gleichgewicht L; LoV und Ergebnissen aus der Simu-
lation (e). Die eingezeichneten Zweiphasen-Gleichgewichte wurden berechnet.

Die Ergebnisse aus den Simulationen der charakteristischen terniren Mehrphasen-
phinomene und die der biniren Randsysteme sind in der Umgebung des untersuchten
Temperaturbereichs in Abbildung 3.32 dargestellt. Wihrend das Diagramm nach oben
hin durch die bereits erwéhnte kritischen Entmischungslinie Ly Lo = L3 der ternéren
Systems begrenzt wird, gibt die VergroBerung des Bereichs um den kritischen Punkt
von reinem Kohlendioxid den Verlauf der beiden anderen kritischen Dreiphasenli-
nien wieder (Abbildung 3.32b). Aufgrund der topologischen Ahnlichkeit der beiden
binédren Randsysteme Kohlendioxid—Wasser und Kohlendioxid—1-Hexanol — beide
sind Gemische vom Typ III mit Dreiphasenlinien, wobei die Konzentrationen des je-
weiligen Dampf-Fliissigkeitsgemischs sehr nahe bei reinem Kohlendioxid liegen —
ergibt sich auch ein relativ dhnlicher Verlauf der kritischen Dreiphasenlinien im ter-
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gbbildnng 3.30: Dreiphasen-Gleichgewichte L1L,V bzw. L1LzL3 und kni-
tischer Entmischungspunkt Li1L: = Lz im System Kohlendioxid—Wasser—
|-Hexanol bei T = 313,15 K. Vergleich von Messung und Simulation:
op = 532 MPa (exp.), e p = 5.32 MPa (sim.), ¢ p = 7.51 MPa (exp.),
¢ p=7,51 MPa (sim.), V p = 10,63 MPa, ¥ p = 10,63 MPa,>p = 11,20 MPa
(LiL; = L3, exp.), » p = 13,94 MPa (L1L; = L3, sim.).

niren Gemisch mit der jeweiligen anderen Komponente. Diese verbinden die End-
punkte der beiden bindren Dreiphasenlinien mit dem OKEP der Vierphasenlinie.
Diese wiederum schlieBt das Gebiet der charakteristischen Mehrphasenphénomene
nach unten hin ab.

34 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, da das ternire Phasenverhalten weitge-
hend durch das bindre Subsystem Kohlendioxid bestimmt wird. Das ist dadurch zu
erkliren, daB die charakteristischen Meh:phasen-Gleichgewichte in der Nihe des rei-
nen Kohlendioxids liegen, so daB sich Verinderungen im Subsystem Wasser—Alkanol

kaum auf das Phasengleichgewicht auswirken.
In der Reihe der n-Alkanole mit Kohlendioxid

cher ein Phasenverhalten vom Typ III zeigt, W _
treter des Typs II sind [41]. Die zuletzt genannten Zel

ist 1-Hexanol der erste Vertreter, wel-
shrend die niedrigeren Alkanole Ver-
gen im terndren Gemisch mit

85



8.5
>4
L 4
£
=
=8
5,5 1 I 1 I 1 t 1 l 1
294,00 298,00 302,00 30600 31000 314,00

TIK —*

Abbildung 3.31: Vergleich der MeBwerte () der Vierphasenlinie im System
Kohlendioxid—Wasser—1-Hexanol mit den Werten aus der Simulation (—).

Wasser ein weitaus komplizierteres Phasenverhalten in der Nihe der Vierphasenlinie
als Gemische mit 1-Hexanol. Man findet mehrere kritische Dreiphasenlinien bis hin
zum Auftreten von trikritischen Punkten an deren Schnittstellen. Die Ahnlichkeit der
Systeme Kohlendioxid—1-Hexanol und Kohlendioxid—Wasser mit annihernd gleichen
oberen kritischen Endpunkten der Dreiphasenlinien zeigt Abbildung 3.32.

Das bindre Dreiphasen-Gleichgewicht im Subsystem Kohlendioxid—n-Alkanol besitzt
entscheidenden EinfluB auf das beobachtete Vierphasen-Gleichgewicht des terndren
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 hingt dies mit dem Auftreten
eines sog. barotropen Inversionspunktes entlang der Dreiphasenlinie zusammen, der
in diesem bindren Gemisch in der Reihe der n-Alkanole zum ersten Mal auftritt. An
diesem Punkt besitzen die beiden Fliissigphasen gleiche Dichte trotz unterschiedli-
cher Zusammensetzung. Dies bedeutet, daB sich die Schichtung der beiden Fliissig-
phasen im Dreiphasenzerfall ab diesem Punkt éindert. Den Ausfiihrungen 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 verlingerte Dreiphasenlinie bedingt den Wechsel des biniren
System Kohlendioxid—1-Alkanol vom Typ II zum Typ IIL.

Der experimentelle Befund im Dreistoffsystem Kohlendioxid—Wasser—1-Hexanol legt
den Verdacht nahe, daB hierin der Grund fiir die Anderung des Vierphasen-Gleichge-
wichtes Ly Lo L3V liegt. In Gemischen mit geringerwertigen Alkoholen als 1-Hexanol,
also Gemischen ohne barotropen Inversionspunkt im binidren System Kohlendioxid-
1-Alkanol, beobachtet man bei Driicken oberhalb der bin4ren Dreiphasenlinie ternire
Dreiphasen-Gleichgewichte Lo L3V, welche denjenigen in Abbildung 3.33 entspre-
chen. Diese miinden in ein Vierphasen-Gleichgewicht, welches z. B. im Gemisch
Kohlendioxid—Wasser—1-Butanol auftritt. Terndre Gemische mit Alkoholen ab 1-He-
xanol zeigen jedoch Dreiphasen-Gleichgewichte L L3V unterhalb der biniren 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 temiren 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 zulieB. Ein Studium dieses Zustandsgebietes sollte jedoch Aufschlu
iiber den geschilderten Sachverhalt geben. Dadurch konnte ein weiteres Element zur
systematischen Einteilung tenirer Gemische gewonnen werden.

Hilfreich bei diesen experimentellen Untersuchungen kénnten 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 zundchst eine Uberpriifung und Anpassung der Parameter vorgenommen werden,
da der Temperaturbereich des barotropen Inversionspunktes weit auBerhalb des hier

untersuchten Bereichs liegt und man durch die notwendige Extrapolation falsche Er-
gebnisse erhalten wiirde.
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Abbildung 3.33: Isothermer Verlauf des terniren Dreiphasen-Gleichgewichts
L,L3V in Systemen vom Typ Kohlendioxid—Wasser—1-Butanol.
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Abbildung 3.34: Isothermer Verlauf des terniren Dreiphasen-Gleichgewichts
Ly L3V in Systemen vom Typ Kohlendioxid—Wasser—1-Hexanol.



Kapitel 4

Hochdruckextraktion

Die im vorigen Kapitel erdrterten 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, daB
in Prozessen mit fluiden Systemen wie z. B. der Fliissig-Fliissig-Extraktion maxi-
mal zwei Phasen existieren und in Kontakt zueinander treten. Um die Auswirkun-
gen zusatzlicher Phasen zu untersuchen, wurde in dieser Arbeit mit der Hochdruck-
extraktion ein Proze8 ausgewihlt, welcher in der Hochdrucktechnik eingesetzt wird
und damit von praktischem Interesse ist. Als Losungsmittel wird dort hauptsichlich
nahe- oder iiberkritisches 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 iiberkritischem Koh-
lendioxid gewhit.

41 Experimente

Zur experimentellen Untersuchung wurde am Max-Planck-Institut fiir Kohlenforschung
in Miilheim an der Ruhr? eine Versuchsanlage aufgebaut, die es erlaubte, den Proze8
zu beobachten und auch quantitative Aussagen zu gewinnen.

411 Versuchsanlage

Den Kern der Anlage (sieche Abbildung 4.1 und Abbildung 4._2) biId‘cte eine Ko}on-
ne mit fiinf nicht agitierten, gleichmiBig iiber die Hohe vertezlte_n Siebboden (siehe
Abbildung 4.3). Temperiert wurde die Extraktionskolonne iiber einen Doppelma:lntel,
welcher von einer Temperierfliissigkeit durchstromt wurde. Zur Beobachtung un | zur
Kontrolle des Prozesses und der Phasengrenzen auf den Boden waren Schaug]as;r
iiber die gesamte Kolonnenhshe vorhanden. Um die Phasengrenzen bessf:r I.>eurte.1—
len zu kinnen, wurde eine Fiillhthenskala angebracht. Damit war es moglich, die

U An dieser Stelle moschte ich mich bei Prof. Dr. W. Leitner und seinen Mitarbeitern fiir die Unterstiitzung
beim Aufban der Anlage bedanken.
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Stationaritit des Prozesses zu beobachten. Dariiberhinaus verfiigte die Kolonne zur
Uberwachung der Temperatur iiber kalibrierte Thermoelemente sowohl im Mantel als
auch im Innenraum. Diese sind im Schaubild (Abbildung 4.1) als MeSBstellen 7 und 8
dargestellt. Die Kolonne war fiir Driicke bis zu 50 MPa geeignet.

Im Feedstrang durchlief das zu trennende Gemisch zuerst eine (nicht dargestellte) Ent-
gasung im Ultraschallbad. Die daran anschlieBende Pumpe P1 brachte das Gemisch
auf den Versuchsdruck und erlaubte die Einstellung des Feedstroms. Hierzu wurde
eine HPLC-Kolbenpumpe P 402 der Fa. Latek fiir Volumenstréme von V' = 0.4 bis
50 ml/min bei Driicken 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 Wirmeiibertrager W1 auf die Versuchstemperatur
gebracht.

Das Losungsmittel Kohlendioxid wurde durch einen Kompressor (V1) leicht iiber den
Versuchsdruck angehoben. Der nachgeschaltete, iiber einen Doppelmantel beheizte,
Pufferbehilter B1 diente dabei zur thermischen Vorkonditionierung des Kohlendi-
oxids nach der Verdichtung und dimpfte zugleich die DruckstoBe des Kompressors.
Im Wirmeiibertrager W2 wurde schlieBlich das Losungsmittel auf die Versuchstem-
peratur temperiert und iiber das Drosselventil V11 der Losungsmittelstrom und der
Druck in der Kolonne reguliert. Eine Entkoppelung dieser beiden ProzeBparameter
war mit dieser Versuchsanlage nicht moglich.

Das Raffinat verlieB die Kolonne iiber das Drosselventil V13. Dieses wurde mit einem
elektrischen Heizband umwickelt, welches iiber 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 fliissige
Teil des Raffinats wurde in einem Behilter aufgefangen, der durch die Entspannung
gasformige Losungsmittelanteil entwich in die Umgebung.

Der Extraktstrom wurde aus der Kolonne durch eine isolierte Leitung in den elektrisch
beheizten und mit einer Druckanzeige versehenen Behilter B2 gefiihrt. Dieser war mit
einem Schauglas ausgesriistet und diente zum einen zur Beruhigung des Extraktes und
zum anderen zur Kontrolle, ob der Extraktstrom ein— oder zweiphasig ist. Dieser Be-
hilter war mit einem AuslaBventil V14 versehen, mit dem man eine sich eventuell
anhiufende zweite Phase entnehmen konnte. Dieses Ventil war normalerweise wih-
rend des Versuchs geschlossen. Der eigentliche Extraktstrom wurde schlieBlich iiber
das beheizte Ventil V12 zur Entspannung gedrosselt. Zur Unterstiitzung der Heizung
an Ventil V12 wurde die daran anschlieBende Leitung mit Infrarotstrahlern beheizt.
Eine Anordnung aus drei in Reihe geschalteten Kiihlfallen diente dazu, das Extrakt
vom gasférmigen Losungsmittel abzuscheiden und ein Entweichen der fliissigen Pha-
se zu vermeiden. Jede Kiihlfalle bestand aus einer Kiihlwendel mit direkt daran an-
geschlossenem Absetzbehilter. In Abbildung 4.1 ist dies durch eine Kombination aus
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Abbildung 4.2: Blick auf das Kernstiick der Versuchsanlage mit Siebbodenko-
lonne K1 (links) und Kohlendioxid-Pufferbehilter B1 (rechts)

‘Wirmeiibertrager und Abscheider dargestellt. Die Kiihlfallen waren vollstindig in ein
Kiihlbad aus Aceton und Trockeneis getaucht, dessen Temperatur kontrolliert wurde
(MeBstellen 14-16). Die Menge und die Temperatur des aus den Kiihifallen austreten-
den Gasstroms wurden gemessen (MeBstelle 17).

4.1.2 MeBwerterfassung

Das FlieBbild in Abbildung 4.1 zeigt eine aufwendige messtechnische Ausriistung der
Anlage. Der Grofiteil dieser MeB- und Regeleinrichtungen diente dabei der Einstel-
lung und Uberwachung der Anlage. Die analytische Auswertung der Gemischzusam-
mensetzung ist darin nicht dargestellt und soll hier niher erliutert werden.
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Abbildung 4.3: Schnitt durch die Hochdruckextraktionskolonne.
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Druck- und Temperaturmessungen

Die Versuche wurden hauptsichlich im Hinblick auf eine qualitative Untersuchung
von Auswirkungen eines Mehrphasenzerfalls auf den ProzeB der Hochdruckextrak-
tion geplant. Aus diesem Grund wurde bei den MeBwertaufnehmern fiir Druck und
Temperatur auf eine exakte Kalibrierung verzichtet. Die Temperaturmessung erfolgte
iiber NiCr-Ni-Thermoelemente, die Druckmessung iiber induktive Druckaufnehmer.

DurchfluBmessungen

Zur Kontrolle der Edukt- und Produktstréme wurden unterschiedliche Techniken ein-
gesetzt. Der fliissige Feedstrom konnte mit Hilfe der HPLC-Kolbenpumpe eingestellt
werden, welche vor den Experimenten durch Auslitern kalibriert wurde. Zur Uber-
wachung des Losemittelstromes stand ein Rotameter zur Verfiigung. Ebenso wurde
der Kohlendioxidstrom, welcher die Extraktionskolonne auf der Extraktseite verlie8,
mittels eines fiir Kohlendioxid kalibrierten Rotameters eingestellt. Auf der Seite des
Raffinats wurde auf eine aufwendige Bestimmung des sehr niedrigen Kohlendioxid-
stromes verzichtet und nur der Fliissigkeitsstrom nach der Entspannung und nach Er-
reichen des stationdren Zustandes mit Hilfe eines MeBzylinders ermittelt.

Konzentrationsmessungen

Das in den Produktstromen enthaltene Losungsmitte]l Kohlendioxid entwich bei den
Versuchen praktisch vollstindig, so daB nur die Konzentrationen des biniren Gemi-
sches aus Aceton und Wasser ermittelt werden konnten. Dies geschah mit dem in
Kapitel 3 erwidhnten Gaschromatographen.

Die Konzentration an Kohlendioxid im Extraktstrom wurde indirekt aus dem Volu-
menstrom des entweichenden Gases (siehe Abbildung 4.1, MeBstelle 17), der jewei-
ligen Versuchsdauer und dem daraus ermittelten Massen- bzw. Molenstrom ermittelt.
Die Menge des mit dem Raffinat entweichenden Kohlendioxids wurde nicht erfa8t, 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 gewihlt,

in c}em das terniire Gemisch aus Feed und Losungsmittel einen Dreiphasenzerfall auf-
weist.

?dies entspricht den iiblichen, in der Technik gewihlten ProzeBbedingungen
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Das Phasenverhalten dieses terndren Systems wurde bereits in mehreren Arbeiten
[64, 65, 75] eingehend untersucht, und es liegen sowohl MeBdaten als auch ein Para-
metersatz (siche Tabelle B.1-B.3) fiir das Stoffdatenmodell aus Kapitel 2 vor. Wiirde
man die Extraktion von Aceton aus einem wiBrigen Gemisch mittels Kohlendioxid
bei einem Druck und einer Temperatur durchfiihren, bei denen nur Zweiphasenzerfil-
le vorkommen, so miite man eine ProzeBtemperatur T = 313,15 K und einen Druck
vonp > 8,1 MPa wiihlen [76]. Dies zeigt auch das Gibbssche Phasendiagramm in Ab-
bildung 4.4. Wahrend das binire Randsystem Kohlendioxid—Wasser eine ausgedehn-
te Mischungsliicke aufweist, sind die anderen Komponenten gegenseitig vollstandig
mischbar und das ternire System weist lediglich ein ausgedehntes Binodalgebiet auf.

co 02 0.4 0.6

X0 / (mol/mol) —~

Abbildung 4.4: Berechnetes Phasenverhalten des Gemisches Kohlendioxid—
Wasser—Aceton bei T’ = 313,15 K und p = 8,5 MPa

Damit Mehrphasen—(}lcichgcwichte auftreten, wurde an.genommcn, daB in derifln:t-
lonne der Druck aufgrund von Undichtigkeiten untet die angegebenen Werte sinkt.

Das Dreistoffsystem zeigt nun einen Dreiphasenzerfal! \lr]om ’IytghI:LLefKi:;fk Lnﬂi;:;
: i Dreiphasen-Gleichgewic t ents
o e o V analog dem Verhalten des Systems

Druckes aus einer kritischen Konode L1L2 = £ el 5 !
Kohlendioxid—Wasscr—l-Hexanol an der kritischen Dreiphasenlinie _LleT— L;;,r:‘(tzr
pitel 3. In den Versuchen wurde ein Druck von P = 7,5 MPa bei der Tempe

T = 313,15 K gewihit.
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Abbildung 4.5: Berechnetes Phasenverhalten des Gemisches Kohlendioxid-
Wasser—Aceton, simuliert bei T =313,15Kundp=7,5 MPa

4.2 Versuchsergebnisse

Im Vergleich zur Fliissig-Fliissig-Extraktion mit Zweiphasen-Gleichgewichten muf
sich ein Mehrphasenzerfall durch Einschrinkungen in der ProzefBfiihrung bemerkbar
machen. Dies wird durch Wahl der kontinuierlichen und der dispersen Phase innerhalb
der Kolonne erkennbar, da man so die Auswirkung des moglichen Dreiphasenzerfalls
auf den ProzeB untersuchen kann. Somit gliedern sich die Versuche in zwei Gruppen,
je nach Wahl der kontinuierlichen Phase. Es ist pV) < pI2) < p(F1) und somit
die Phase Lo (Abbildung 4.5) die spezifisch leichtere, die Phase L; die spezifisch
schwerere fliissige Phase.

Allen Versuchen gemeinsam war die Feedvorlage mit Z aceton = 0,06 mol/mol, die
eine stark verdiinnte, wiBrige Losung von Aceton darstellt. Damit und mit dem Ver-
haltnis von Feed- zu Losungsmittelstrom N (Feed) / N(LM) solite erreicht werden, daB
der Mischpunkt dieser beiden Phasen innerhalb des Dreiphasen-Gleichgewichtes zu

liegen kommt, um ein Auftreten dieses Mehrphasenzerfalles in der Kolonne zu er-
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) durchgefiihrt. Hierzu wurde die An-
lage zunéichst mit dem nahekritischen Losungsmittel unter den Versuchsbedingungen
p=75MPaund T = 313,15 K befiillt und der Lésemittelstrom iiber das Ventil V11
und das Rotameter (MeBstelle 4) grob voreingestellt. SchlieBlich wurde durch Off-
nen des Ventils V10 der Feedstrom mit der Dosierpumpe P1 zugefiihrt. Die Werte fiir
Feed- und Losemittelstrom sowie deren Zusammensetzung konnen der Tabelle A.5 in
Anhang A.2 entnommen werden. Die sich auf den Siebbdden einstellenden Phasen-
grenzen wurden durch Regulierung der Ventilstellung von V12 und V13 schlieBlich
auf konstanter Hohe gehalten, bis sich ein eingeschwungener Zustand in der Anlage
cinstellte. 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 Boden, war
von der leichten Phase gefiillt, bestehend aus Kohlendioxid und wenig Aceton. Auf
den Boden bildete sich keine zusammenhingende 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 durchstrémt. Auf dem untersten
Boden war schlieBlich ein Bereich erkennbar (Abbildung 4.6), welcher eine starke
Trilbung aufwies. Die starke Agitation in diesem Bereich der Kolonne 16t einen gu-
ten Stoffiibergang vermuten. In Behilter B2, welcher als zusitzlicher Absetzbchi%ltcr
diente, konnte keine Phasentrennung beobachtet werden, so daB ein MitriB einer dich-
teren Phase aus dem Kopf der Kolonne ausgeschlossen werden konnte.

Die Resultate der Konzentrationsmessungen in Extrakt und Raffinat konnen Tébel—
le A5 entnommen werden. Der Vergleich mit dem Dreiphasen-Gleichgewicht bei de_n
Versuchsbedingungen zeigt, da8 die Extraktphase am Kopf der Kolonne _der kotflcnd]-
oxidreichsten Phase V des Dreiphasen-Gleichgewichtes L L,V entspricht, wihrend
die Raffinatphase acetonirmer als die Phase L, ist. Daraus ldBt sich ableiten, daB in
der Kolonne mehr als nur eine (Drei-)Phasenstufe verwirklicht ist. D_a auf den oberen
drei Boden keinerlei Phasengrenzen zu beobachten waren und nur die mittlere Phase
am untersten Boden starke Agitation erkennen lieB, waren nur die Stufen auf dlcse.xln
kurzen Teil der Kolonne wirksam, wihrend der iiberwiegende Rest der.Kolonne fiir
den ExtraktionsprozeB8 unwirksam war und keine Trennwirkung mehr zeigte.

Spezifisch schwerste Phase kontinuierlich

Fiir diesen Fall wurden zwei Experimente mit unterschiedlichem Stofi’znengéngﬂf:lm'
Verhiiltnis N(Feed) / N(LM) (Tabelle A.6 und Tabelle A.7) durchgefiihrt. 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 reprasentieren. Die mittlere Phase erscheint durch
zahlreiche feine Blasen bzw. Tropfen getriibt.

wurde zu Beginn die Kolonne mit Wasser geflutet. Daraufhin wurde der Kohlendi-
oxidstrom wiederum iiber das Rotameter (MeBstelle 4) eingestellt und schlieBlich der
Feedstrom zudosiert und ein stationérer Zustand eingeregelt.

Wihrend der Anfahrphase des einen Versuchs bildete sich im Absetzbehilter B2 (Ab-
bildung 4.1) eine Phasengrenze, die bis zum Erreichen des eingeschwungenen Zu-
stands der Anlage nach oben wanderte, bis schlieBlich nur noch die spezifisch schwe-
rere Phase vorhanden war. Innerhalb der Kolonne bildeten sich an den Siebbdden
Blasen der dispergierten, leichten Phase. Da die Extraktphase acetonreicher als die
L,-Phase und die Raffinatphase acetondrmer als L; ist, muB innerhalb der Kolonne
das Dreiphasen-Gleichgewicht durchlaufen worden sein.

Im folgenden Versuch wurde der Feedstrom erh&ht, so daB sich der Mischungspunkt
von Feed und Losungsmittel weiter in Richtung der Kohlendioxid-Ecke verschob. Bei
gleichem Anfahrvorgang lieB sich im stationiren Zustand eine kaum bewegliche Pha-
sengrenze im Absetzbehiilter B2 erkennen, was darauf hindeutet, daB das Extrakt nun
zweiphasig vorlag. Die Messungen bestitigten dies, denn das spezifisch leichtere Ex-
trakt entsprach der Phase V' des Dreiphasenzerfalls. Die Konzentration der Raffinat-
phase lag wiederum im acetonérmeren 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 Stoffiibergang
ein Gebiet erreicht, in dem sich ein Dreiphasenzerfall einstellt. Die Dichte der neu
gebildeten Phase (hier L) 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 Lo, und der ExtraktionsprozeB in diesem Be-
reich entspricht einer iiblichen Zweiphasenextraktion.

Extrakt
Feed —t2
Wertstoff (chsmff+2usatz. 7 7
Typ L2 —45
— A
L £ Bereich mit
Dreiphasenzerfall
¥
TypV
COz —= ’é

L——= Raffinat

Abbildung 4.7: Verlauf eines Extraktionsprozesses mit Drf.iph'asen'zerfall in
der Kolonne (rechts) im abgebildeten Stoffsystem m%ks). Fqudie chl}ten im
Dreiphasen-Gleichgewicht gilt im Beispiel: V) < pL2) < plf1). Somit st‘clgt
sowohl die Phase V" als auch die Phase Ly in der spezifisch schwersten, kontinu-
ierlichen Phase vom Typ L nach oben.

die spezifisch leichte Phase V als kontinu-

ierliche Phase, so miiBte, um die gleiche Trennung zu fzrrt?ichen, im (::;lf:aiit des ]zr:;;
phasenzerfalls die neu gebildete Phase Lz als konnnu_l_erhche Phase 4 en émhiCh-
Schicht oberhalb der Phase V liegen. Aufgrund der groBeren Dichte ist diese Sc

Wihlt man, wie in einem der Versuche,
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tung jedoch unméglich. Jeder Tropfen der neu gebildeten Phase wiirde in der Kolonne
sofort wieder mit der schwereren dispersen Phase nach unten fallen (Abbildung 4.8).
Das Binodalgebiet I des Gibbsschen Phasendiagrammes wiirde in der Kolonne nie
erreicht und somit konnte 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 urspriinglich bei Driicken
oberhalb eines kritischen Dreiphasendruckes und dieser kontinuierlichen Phase rich-
tig eingestellt war und den Extraktbereich im Binodalgebiet I erreicht hat, kann ihre
Trennwirkung bei leichtem Druckabfall unterhalb des kritischen Dreiphasendruckes
aufgrund der geschilderten Verhiltnisse schlagartig verlieren.

,—.(ZuEs:nB];g”mmg V)

Feed —»t—x—x
Wertstoff (Wertstoff+Zusatz @ QP
2 o Bereich mit
Typ L1 —_—a @ Dreiphasenzerfall
2 @
2 @
TypL:—® @ @
e e
TyyV — @ o
CO2 Zusatz i
CO2—»

a8

Raffinat

Abbildung 4.8: Verlauf eines Extraktionsprozesses mit Dreiphasenzerfall in
der Kolonne (rechts) im Stoffsystem (links). Fiir die Dichten im Dreiphasen-
Gleichgewicht gilt im Beispiel: p(*) < p(L2) < p(Z1)_ Als kontinuierliche Phase
wurfie die spezifisch leichteste Phase vom Typ V' gewiihit. Jeder im Bereich des
Dreiphasenzerfalls aus der kontinuierlichen Phase gebildete Tropfen vom Typ Lo
kehrt die FluBrichtung um und fillt wieder nach unten.

Quu}tessenz d:e_ser Betrachtung ist, daB bei moglichem Auftreten einer dritten Gleich-
gewnch-tSphase in einer Trennkolonne bereits bei Auslegung des Prozesses darauf zu
at.:hten ist, welche der Phasen man als kontinuierlich vorlegt. Diese Entscheidung kann
nicht frei getroffen werden. Sie ist kritisch fiir die Funktion des Prozesses -
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43 Modellierung und Simulation

Da die in der Praxis verwendeten Simulationswerkzeuge fiir Extraktionsprozesse le-
diglich Kolonnen mit Zweiphasen-Gleichgewichten beriicksichtigen, wurde ein statio-
nires Modell fiir den Dreiphasenzerfall in einer Extraktionskolonne entwickelt. Dieses
Modell wurde dann in das Simulationspaket D1va [35, 40, 44, 45] implementiert. Die
Beschreibung dieses Modells und die damit durchgefiihrten Simulationen zu den oben
beschriebenen Experimenten erfolgt in den folgenden Abschnitten.

431 Stufenmodell

Das Modell beruht auf Gleichgewichtsstufen unter Beriicksichtigung eines Bodenwir-
kungsgrades nach Murphree. Die Extraktion wurde als isobar—isotherm betrachtet, so
dafl 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 kénnen, war eine Verallgemeinerung der Definition
des Wirkungsgrades erforderlich.

Zweiphasenstufe

Die gesamte Kolonne wurde entsprechend dem Konzept von DIVA aus Eir?zelkompo-
nenten aufgebaut, wobei der weitaus groBte Teil der Anlagenteile aus Zweiphasenstu-
fen (Abbildung 4.9) besteht.

. . xr(E)
Das Modell ist durch einen isobar—isothermen Flash der beiden Zustrome N;.'; und

N}f} gekennzeichnet. Zur Ermittlung der sich daraus ergebenden 2K + 2 unbfekann—
ten ZustandsgroBen wurde aus numerischen Griinden cler‘ von Rachford und ilfce ;n-
gegebene Flash-Algorithmus verwendet. Dieser erlaubt im Gegensatz zur el f?; d‘::
simultanen Losung der Komponenten-Mengenbilanzen ungenauere Sta.artwerfe s
Phasenzusammensetzungen und erwies sich bei den durchgefiihrten Simulationen

numerisch stabiler.

Zuniichst werden dabei im Mixer-Teil des Modells aus defl bekannten. Zustr'o'r.nc: der
Gesamtstrom N'‘*’ und die zugehorigen Gesamtmolanteile 2, ; ermittelt. Mit deren
i

Hilfe kann die zentrale Gleichung des Algorithmus

=~ 2k (1—Ked) _ g @.1)
;; 1+\I’j (Kk'j —1)
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Stufe 7
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N}E),x.(? I l j-1Tij-1

(E) _(E) l “(R) _(R)
N}ﬁ,ri,ﬂl N7z

Abbildung 4.9: Modell einer Zweiphasenstufe in der Hochdruckextraktionsko-
lonne

fiir die Phasenanteile
N
’I’ j =

M [ 4.2)
= D
N}

geldst werden. Die Verteilungskoeffizienten K jergeben sich aus den Fugazititsko-

effizienten 905:‘;-) und gog?

(E) (R)
o Fhg _ Pry
Kkvj LRy (E) ? (4'3)

Tki  Prj

die mit Hilfe von Startwerten fiir die Zusammensetzungen aus dem in Kapitel 2 vorge-
stellten Stoffdatenmodell berechnet werden. Mit dem Phasenanteil ergeben sich nach
Rachford und Rice neue Werte fiir die Zusammensetzung von Extrakt- und Raffinat-
phase

(R) Zk,j
2ty = 4.4
k. 1+‘I’j (Kk,j —1) ( )
il gk 45

welche schlieBlich wieder zur iterativen Bestimmung der neuen Phasenanteile benutzt
werden.

Aus der iterativ gefundenen Lésung fiir die Phasenanteile W¥; lassen sich dann die
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Strome fiir Extrakt und Raffinat berechnen:

r(E) (M
N = w,NM 4.6)
(1-T,) N .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
Dohrn [16].

Stufe j
E2) y:(R) _(R
NP, ,,’T IN(M f,l N, 2
5245 =T
E E (R) _(R)
NJ(+2' 1(_13—] l NJ 1 Fig

Abbildung 4.10: Modell einer Dreiphasenstufe in der Hochdruckextraktionsko-
lonne

Fiir den isobar—isothermen Dreiphasenflash werden in diesem erweiterten Algorith-

mus zwei Phasenanteile N (E1)

4.8)
\I,(l) ot/ - (
(M)
NJ
und
(E2)
P N:‘(M) “.9)
7 Nj
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definiert. Beide werden analog zum oben geschilderten Modell (4.1) durch die Glei-
chungen

: (1) -
& KR + VPR (- KD) 1 VPR (D)
5 2Ky (1 & K:(cza)) R
& KR+ R (- K VORG (-K)
bestimmt. Die darin vorkommenden Verteilungskoeffizienten
KE} = % = ‘P}T{% (4.12)
Tk,j Pk,j
ue E2 R
K=t )
Tk.j Ph,j

werden wieder mit Hilfe des Stoffdatenmodells aus Kapitel 2 aus den Fugazititskoef-
fizienten fiir die Startwerte der Phasenzusammensetzung ermittelt.

Die weitere Vorgehensweise gleicht derjenigen bei den Zweiphasenstufen mit dem
Unterschied, daB der Komponentenzahl entsprechend K + 1 Gleichungen mehr zu
16sen sind. Aus den Phasenanteilen lassen sich neue Werte fiir die Zusammensetzung
von Extrakt- und Raffinatphasen bestimmen:

2
(B1). . 2k K
A e D N SR e ) () ) (@14
(_ G j) ki Eig U5 Ky + ¥ K
1
(B2 2 gKE)
0. B B 5@ DD 5 g o gl
(1_‘1’:' - ¥ )Kk,ij.j""I’j Ky + ¥ K ;
(1) 5 (2)
el G
e =k kg . (4.16)

"o o p O e s oW L o@ @
(1 v _ ot )Kk,ij‘j+‘Ilj K2 + ¥ k)

Mit diesen wird eine neue Iteration gestartet, bis die Phasenanteile und damit die Pha-
senzusammensetzungen ermittelt sind. Die Extrakt- und Raffinatstréme ergeben sich
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schlieBlich aus
At :
N = gPigha @.17)
i }
NED - 2 (4.18)
g(R) (1) 2)\ ar(M
NP - (1~\1:J. - o )NJ( ). (4.19)
Stufenwirkungsgrad

Dem Stufenwirkungsgrad E liegt fiir eine Zweiphasenstufe nach Murphree [26, 66]
die Vorstellung zugrunde, daB sich die aus einem realen Trennapparat austretenden
Strome aus zwei Teilstromen zusammensetzen (Abbildung 4.11). Einer dieser Teil-
strome 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 Verhiltnis dieser beiden Teilstrome
wieder. Daraus ergibt sich z. B. fiir den Extraktstrom folgende Definition:

(E) (E)

(B) _ Tkj ~ Tkjt1
By = (4.20)
ki — Tkg+1

Dabei gibt zi‘?' die Konzentration an, die der ablaufende Extraktstrom im Falle des

" & B) 3
Gleichgewichts mit dem ablaufenden Raffinatstrom erreichen wiirde, zfc, j) hingegen
die real erreichte Konzentration.

wey N

1
1
1
1 =
1
I

A Y e
i ;
N3 v N

Abbildung 4.11: Schematische Erliuterung des Stufenwirkungsgrades nach
Murphree

Aus dieser Definition wird klar, daB der Stufenwirkungsgrad nur fiir einen Strom frei
vorgegeben werden kann, wihrend er sich fiir den zweiten Strom aus c!cn Mengenbi-
lanzen der Stufe errechnen 1i8t. Im Modell wurde der Wirkungsgrad fiir den Extrakt-
strom vorgegeben, iiber die Mengenbilanzen der Wirkungsgrad fiir die Raffinatseite
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errechnet und damit aus den Gleichgewichtskonzentrationen die nichtidealen Raffi-
natkonzentrationen ermittelt.

Diese Definition auf Basis von Teilstrémen, welche im Stoffaustausch miteinander ste-
hen, ermbglicht eine einfache Ubertragung auf Dreiphasenstufen. Hierzu werden die
beiden Strime, 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 Mischungsverhiltnis 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
beriicksichtigenden Dreiphasenstufe zusammen. Im Modell der Dreiphasenstufe ist
innerhalb der Kolonne die FluBrichtung des dritten Stroms zu beachten. Diese hiingt
von der Wahl der kontinuierlichen und der dispersen Phase ab. Hierin liegt der wesent-
liche Unterschied zu herkémmlichen Modellen fiir Extraktionskolonnen mit reinem
Zweiphasen-Gleichgewicht. Wihrend Standardmodelle ohne Beachtung der Dichte
der einzelnen Phasen eingesetzt werden konnen, variiert hier die FluBrichtung des drit-
ten sich bildenden Stroms je nach Wahl der kontinuierlichen Phase und dem Dichte-
verhiltnis zwischen der dritten Gleichgewichtsphase und der kontinuierlichen Phase.
In dieser Arbeit wurden hierzu zwei separate Modelle fiir Dreiphasenstufen imple-
mentiert. Je nach hydrodynamischen Verhiltnissen in der Kolonne konnte eine Stufe
mit dem dritten Strom aufsteigend oder fallend in das Kolonnenmodell eingebaut wer-
den. Um die Verkniipfung zwischen einer Drei- und einer Zweiphasenstufe im Modell
handhaben zu k6énnen, wurden die beiden auf der gleichen Seite aus der Dreiphasen-
stufe austretenden Strome zu einem Strom gemischt.

Weiterhin muB die Lage der Dreiphasenstufe in der Kolonne beriicksichtigt werden.
Eine Vorhersage dieses Parameters war a priori mit dem verwendeten Phasengleich-
gewichtsmodell nicht méglich. Uber die Trennung einer Stufe in ein Teilmodell zur
Bestimmung des Mischpunktes fiir diese Stufe und einen anschlieBenden isotherm—
isobaren Flash 148t 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 erldutert. Das Dreiphasen-Gleichgewicht kann
man sich fiir den dort dargestellten Fall aus zwei Anteilen zuammengesetzt denken:
einem Teilgemisch aus den Phasen J und I und einem Strom der Zusammensetzung
des Punktes II. Liegt der Mischpunkt M der simulierten Dreiphasenstufe innerhalb
des Dreiphasendreiecks, Fall 1, so ergeben sich positive Anteile (und damit Abstrome)
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Aceton

COq Wasser

Abbildung 4.12: Lage des Gesamtmischpunktes der in eine Dreiphasenstufe ein-
tretenden Strome. Fall 1: Gesamtmischpunkt M; innerhalb des Dreiphasendrei-
ecks = alle austretenden Strome postiv; Fall 2: Gesamtmischpunkt My auf einer
Seite des Dreiphasendreiecks = Strom N /7 ist null; Fall 3: Gesamtmischpunkt
M auBerhalb des Dreiecks =>Strom N/7) ist negativ.

der drei Phasen I-III entsprechend dem Hebelgesetz. Kommt der Mischpunkt auf
der Konode I-111 zu liegen, Fall 2, so wird der Phasenanteil der dritten Phase (Strom
NUDy gerade zu null. Bei Lage des Punktes M auBerhalb des Dreiecks schlieBlich er-

gibt sich ein negativer Wert fiir N//), Fall 3. Das Auftreten von negativen Werten fiir
Extrakt- bzw. Raffinatstrome aus der Dreiphasenstufe wurde bei den durchgefiihrten
die Lage dieser Stufe

Simulationen ebenfalls beobachtet. In digsem Fall muBte man .
innerhalb der Kolonne durch manuelles Andern des Stufenindex verschieben.

43.2 Simulationen

Mit Hilfe des mathematischen Modells aus dem vorigen Abschm't-t wurden die Expe—
rimente zur Extraktion von Aceton aus einer waBrigen Losung It.uttels .Kohlendm)ud
(siche Abschnitt 4.2) nachgebildet. Die Ergebnisse aus diesen Simulationen werden

hier anhand der l6semittelfreien Konzentrationen
. , k= Aceton, Wasser 4.21)
T Aceton T TWasser
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beschrieben.

Spezifisch leichteste Phase kontinuierlich

Die MeBergebnisse aus diesem Versuch fiir die Extraktphase legen nahe, die oberste
Stufe der Kolonne durch eine Dreiphasenstufe nachzubilden. Entsprechend wurde fiir
die Simulation ein Modell mit zwei Zweiphasen-Gleichgewichtsstufen im unteren Teil
der Kolonne und einer Dreiphasenstufe im oberen Teil verwendet. Die dritte Phase L
verldBt hier aufgrund der hoheren Dichte im Vergleich zur kontinuierlichen Phase Vv
die Dreiphasenstufe nach unten mit dem Raffinatstrom (Abbildung 4.13). Mit Hilfe
des frei wihlbaren Stufenwirkungsgrades fiir die Extraktseite wurden die Simulati-
onsergebnisse an die Messungen angepaBt. Wihrend aufgrund eines Vergleichs der
Extraktkonzentration mit den MeBergebnissen die oberste Dreiphasen-Stufe als ideal
mit einem Wirkungsgrad von E(E) = 1 angenommen wurde, ergab sich der Wirkungs-
grad der Zweiphasenstufen zu E(Z) = 0,79. Die relativen Abweichungen in der lése-
mittelfreien Acetonkonzentration fiir die Extraktphase z',); = betrugen hierfiir 2,8%
(Tabelle A.5). Die Angabe einer relativen Abweichung fiir die Raffinatkonzentration
war angesichts des geringen Absolutwertes nicht sinnvoll. Abbildung 4.14 zeigt den
Verlauf der 19semittelfreien Konzentrationen. Daraus erkennt man die Anreicherung
der Extraktphase mit Aceton von Stufe 3, unterster Boden, zu Stufe 1, Kopf der Ko-
lonne, wihrend die Konzentration in der Raffinatphase zur Stufe 3 hin abnimmt. Die
Raffinatkonzentration der Stufe 1 entspricht der Mischung der beiden Stréme mit den
Zusammensetzungen der Phasen L; 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, 1:8t 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 simtliche
Stufen mit einem Wirkungsgrad E‘®) = 0,91 berechnet wurden. Die Dreiphasenstufe
istin diesem Fall diejenige mit dem Index 2. Die Konzentrationen dieser Stufe entspre-
chen wiederum der Mischung der beiden oben aus der Dreiphasenstufe austretenden
Stréme V' und L;. Mit diesem Kolonnenmodell lieB sich eine minimale Abweichung

in der I6semittelfreien Extraktkonzentration von Az'E)S = 2.4% erzielen.
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Losungsmittel Raffinat

Abbildung 4.13: Kolonnenmodell fiir den Versuch 1. Die Phase LoverldBt die
Dreiphasenstufe 1 aufgrund hydrodynamischer Verhltnisse mit den Raffinat-
strom nach unten.

Diskussion

Ein Vergleich der Simulationen mit den Experimenten zeigt, daB man auch :I‘rennpro-
zesse mit Mehrphasenzerfillen durch einfache und praxisiibliche mathematische Mo-
delle abbilden kann. Jedoch ist es nicht mdglich, das Auftreten einer Mehrphasenstufe
und deren Lage wihrend der Simulation mittels eines einfachen Kriteriums zu erken-
hen und von einem Zweiphasenmodell auf ein Mehrphasenmodell um.zusc;]alten. Es
muB vielmehr bereits zu Beginn der Simulation entschiedefl werden, ob ein Modell
mit Mehrphasenstufe einzusetzen ist oder nicht. Dazu muB jedoch das Pha_scnvc::ha.l—
ten des Gesamtgemisches unter den Bedingungen des Proz_ess.es bekann_t sein. Bei de-l'
Auslegung von Trennprozessen in kritischen Bereichen, wie sie z. B. bei der Extrakti-
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Abbildung 4.14: Simulationsergebnisse fiir den Verlauf der l&semittelfreien
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Abbildung 4.16: Kolonnenmodell fiir den Versuch 2. Die Phase LjverliBt die
Dreiphasenstufe 2 aufgrund hydrodynamischer Verhaltnisse mit den Extrakt-

strom nach oben.
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on mit nahe- oder iiberkritischen Gasen iiblich sind, ist es somit unabdingbar, zunéchst
das Phasenverhalten vollstindig zu kennen oder es zu berechnen.
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Kapitel 5

Zusammenfassung

Wihrend das Phasenverhalten binrer 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 zzhlt, sind derartige Arbeiten
fiir Gemische mit mehr als zwei Komponenten seltener in der Literatur zu finden. Da
gerade mit der Entwicklung von Trennprozessen unter Verwendung iiberkritischer Ga-
se terndre und héhere 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 beschiftigt sich aufbauend auf friihere Untersuchungen [5, 76,
78] mit dem Phasenverhalten von terniren fluiden Systemen bestehend aus iiberkri-
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 Mehrphasenphinomene zu erwarten, die aufgrund ihrer Eigenschaft,
die Anzahl der thermodynamischen Freiheitsgrade des Systems zu reduzieren, fiir
eine Klassifizierung und Systematisierung des Phasenverhaltens ternirer Genﬁ§c_t13
sehr gut geeignet sind. Zu diesen Phinomenen zihlen vor allem die Vierphasenlinie,
welche einen p, T-Datensatz darstellt, lings welchem ein ternires Gcnu§ch in vier
Gleichgewichtsphasen zerfillt. AuBerdem ist der bereits in einigen Gemischen des
untersuchten Typs vorhergesagte und untersuchte trikritische Punkt von Interessg, da
dort der Freiheitsgrad des Gemisches auf null reduziert ist. An solchen Punktffn bilden
drei Gleichgewichtsphasen gleichzeitig eine gemeinsame I-Fﬁﬁsche Phase. Pt-‘.me Auf-
listung weiterer charakteristischer Mehrphasen-Gleichgewichte findet sich im ersten

Teil dieser Arbeit.

Im theoretischen Teil wurde auf der Basis von Stabilititsbetrachtungen ein Gleichung_s—
system entwickelt, welches es erlaubt, trikritische Punkte in tem%iren_ Systemen di-
rekt zu berechnen. Bisher wurden diese Punkte durch eine Extrapol_apon von ]?atcn
bestimmt, welche durch einfache kritische Phiinomene bei gleichzextl'.gem Vorliegen
von Dreiphasen-Gleichgewichten charakterisiert sind [5, 7(?, 78]. Fur Vicrpha.?cn-
Gleichgewichte lieBen sich Druck, Temperatur und Enlirople durch eine Clausius-
Clapeyron-Gleichung entsprechenden Beziehung beschreiben.

Von den terniiren Gemischen des Typs Kohlendioxid—Wasser—Alkohol wurden die
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Vierphasenlinien der Gemische Kohlendioxid—Wasser mit 1-Hexanol und 1—Ok.ta.nol
experimentell bestimmt. Die gemessenen Vierphasenlinien zeigten einen #hnlichen
Verlauf wie die bereits aus der Literatur bekannten Linien fiir 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. Zusitzlich zu den MeBwerten von Druck und Temperatur langs der
Vierphasenlinie wurden die Zusammensetzungen der Phasen bestimmt und léngs der
Isothermen T = 303,15 K und 7" = 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 Uberlegungen gefolgert wurde.

Eine Bestitigung dieses neuen Typs von Vierphasen-Gleichgewichten fand sich in
den parallel durchgefithrten Simulationsrechnungen mittels eines auf der kubischen
Zustandsgleichung von Redlich-Kwong-Soave und der Mischungsregel von Huron
und Vidal basierenden Phasengleichgewichtsmodells. Die dazu bendtigten Parameter
wurden z. T. aus der Literatur entnommen bzw. fiir das binire Gemisch Kohlendioxid-
1-Hexanol an eigene MeBwerte des Dampf-Fliissig-Gleichgewichts bei T = 303,15 K
und T = 313,15 K angepaBt. Damit lieB sich fiir den Zustandsbereich am kritischen
Punkt von Kohlendioxid das Phasenverhalten des terniren Gemischs berechnen. Die
daraus gewonnenen Erkenntnisse sollten Ausgangspunkt fiir weiterfithrende Arbeiten
hinsichtlich einer méglichen Klassifizierung von terndren Gemischen sein.

DaB die Arbeiten nicht nur der Grundlagenforschung zugute kommen, sondern auch
auf die Praxis eine nicht zu unterschitzende Auswirkung haben, zeigte die Untersu-
chung der Hochdruckextraktion einer wiBrigen Acetonldsung mittels iiberkritischem
Kohlendioxids. Das Dreistoffgemisch bildet im Bereich des kritischen Punktes von
Kohlendioxid einen Dreiphasenzerfall, dessen Einflu8 auf den TrennprozeB an einer
Hochdruckextraktionsanlage untersucht wurde. Dabei zeigte sich, daB bei Extrakti-
onsprozessen, in denen mit dem Auftreten von Mehrphasenzerfillen zu rechnen ist,
auf die ProzeBfiihrung zu achten ist. Eine falsche Wahl der kontinuierlichen Phase hat
ein Einbrechen der Trennleistung der Kolonne zur Folge. Die Ergebnisse der Versu-
che wurden auBerdem mit einem in dieser Arbeit entwickelten Stufenmodell simuliert.
Dieses beriicksichtigt im Gegensatz zu den bisher verwendeten Modellen das Auftre-
ten eines Mehrphasenzerfalles. Die Lage der Dreiphasenstufe in der Kolonne mu8 in
diesem Modell iterativ ermittelt werden. Eine Weiterentwicklung des Modells sollte
Gegenstand zukiinftiger Arbeiten sein.
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Anhang A

Erginzungen zu den experimentellen Daten

Al Gaschromatographische Analyse

A.L1 Analysemethode

Tabelle A.1: Daten zu der im Gaschromatographen verwendeten Trennséule

Bezeichnung HP Innowax
Stationdre Phase | Polyethylenglykol
Filmdicke 1,0 pgm

Linge 30 m
Innenurchmesser | 0,53 mm

Tabelle A.2: Temperaturprogramm des Siulenofens

[ Starttemperatur | Heizrate | Endtemperatur |
[ 60°C fiir 2 min | 20°C/min 180°C |
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Tabelle A.3: Temperaturen und Gasstrome (Helium) am Gaschromatographen

Injektortemperatur | 190°C
210°C (Gemische mit 1-Oktanol)
Detektortemperatur | 210°C
230°C (Gemische mit 1-Oktanol)

Siulenflub 2,0 ml/min
Hilfsgas 3,5 ml/min
SplitauslaB 200,0 ml/min
Referenzgas 18,0 ml/min
Septumspiilung 1,5-2,0 mI/min

A.1.2 Kalibrierung

Tabelle A.4: Proportionalititsfaktoren 732 zur Berechnung der Molenbriiche aus
den gemessenen Chromatogrammen

Komponente 1 | Komponente 2 | Proportionalitits- | Rel. Standard-
faktor r1o 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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Abbildung A.1: Kalibrierkurve des PT100-Widerstandsthermometers zur Mes-
sung der Temperatur im Autoklav. Oben: o Temperatur am hochgenauen Queck-
silberthermometer, — Kalibrierkurve. Unten: Abweichung zwischen gemessene-
ner Temperatur und Kalibrierkurve.
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Abbildung A.2: Kalibrierkurve des induktiven Druckaufnehmers zur Messung
des Drucks im Autoklav. Oben: o Druck an der Druckwaage (korrigiert um den
Umgebungsdruck), — Kalibrierkurve. Unten: Abweichung zwischen gemesse-
nenem Druck und Kalibrierkurve.
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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 pkr/MP a
Kohlendioxid 304,13 ¢ 7382 0.5809 % 0.2727°
‘Wasser 647,13 ¢ 22,064 0,9499 % 0.1633°7
1-Hexanol 611,00° 4,05°¢ 0,4880 ¢ 0,8004 ¢
Aceton 234,85°¢ 4,702 ¢ 0,7951° 0,2205%

“aus: VDI Wirmeatlas [2]

bans: Winkler [78]
“aus: Simmrock [56]
4diese Arbeit

faus: Sandarusi [53]

124



B.2 Binire Gemische

Tabelle B.2: Symmetrischer bindrer Wechselwirkungsparameter ayj = aj =
konst.

Komponente j
1-Hexanol | Wasser | Kohlendioxid | Aceton
2_ o Aceton 0,48687 0,6900 ¢
g ‘E Kohlendioxid 1,0348% [ 0,2403°
S 2  Wasser -0,4634°
1-Hexanol
“aus: Winkler [78]
bdiese Arbeit

Tabelle B.3: Asymmetrische binire Wechselwirkungsparameter C;; = konst.,
C,'J' = konst. in kJ/mol

Komponente j
1-Hexanol | Wasser | Kohlendioxid | Aceton

A Aceton 5,694 0,139
& o[ Kohlendioxid | 4,045" | 12,027 35,06°
& S| Wasser 7.821° 38777 2,206
¥ = : .

1-Hexanol 2,068 2.0607
“aus: Winkler [78]
bdiese Arbeit
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Anhang C

Maxwell-Kriterium

Das Maxwell-Kriterium bezieht sich in seiner urspriinglichen Form auf Reinstoffe. Es
stellt die mathematische Formulierung des in Abbildung C.1 graphisch wiedergege-
benen Sachverhaltes dar, daB die Flichen, die von einer Phasengleichgewichtsisother-
men und der zugehorigen Isobaren im p,V-Diagramm eines Reinstoffes eingeschlos-
sen werden, gleichen Inhalt besitzen:

V(G)
/_ o, pV.T* = konst)dV = p* (V'@ - 7)) . C.1)
Vv

Aus einer Flachenbetrachtung (Abbildung C.2) ILiBt sich diese Gleichung auch mit
Hilfe eines einzigen Integrals formulieren, in welchem der Druck als unabhingige

Variable erscheint:
(&)

V(p,T* = konst)dp = 0. (C.2)
(L)

Dieser Sachverhalt 148t sich auf Gemische erweitern, wenn man anstelle der Zustands-
groBen p und V die fiir die Gemische charakteristischen ZustandsgroBen wihlt. Wie
in Abschnitt 2.2.3 ausgefiihrt, sind dies fiir Systeme aus drei Stoffen das chemische
Potential der zweiten Komponente und deren Stoffmenge, die zusammen ein isotherm-
isobares p2,No-Diagramm bei konstanter Stoffmenge N3 ergeben.

Ausgehend von der allgemeinen Gibbs-Duhem-Beziehung fiir ternire Mischungen
Vdp — SdT + Nydpy + Nadus + N3duz =0 (C3)

gilt lings einer Kurve mit konstantem chemischen Potential ;; im oben erwihnten
isotherm-isobaren f15,/N2-Diagramm die Gleichung

Nadps + N3dus = 0. (C4)
Eine Integration vom Gleichgewichtszustand (I) bis zum Zustand (1) ergibt unter
der Bedingung N3 = konst. den Zusammenhang

(1)

|, Nadua =N CREr YN €5
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gleicher
Flichen-
inhalt

o

Abbildung C.1: Graphische Darstellung des Maxwell-Kriteriums fiir Reinstoffe
im p,V-Diagramm. Die unterschiedlich schraffierten Flichen besitzen gleichen
Flacheninhalt.

in dem aufgrund der stofflichen Gleichgewichtsbedingung (2.7) die rechte Seite zu
Null wird. Damit erhilt man die zu (C.2) analoge Beziehung fiir ternére Gemische

(1r)
(1)
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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 &y dexr
Funktion
Tl TN YRR D.1)

durch deren partielle Ableitung

ay®

; D.2
&i o ) (D.2)

50 daB eine neue Funktion

y(l) (Ih---vgi:---:xn) (DB)

entsteht, welche die gleiche Aussagekraft wie die Ursprungsfunktion y(© besitzt [91]'
Um der Anzahl [ der ersetzten GroBen Sorge zu tragen, wird mit dem Hochindex y(.)
die Ordnung der Legendre-Transformierten eingefiihrt. Die allgemeine Transformati-
onsvorschrift lautet

]
y® =@ S gz, . D4

i=1

Graphisch betrachtet wird dabei die Funktion 3(® durch die von den Tangentenpro-
jektionen im Punkt 7' lings der Koordinatenachsen von z; bis z; erzeugten Achsen-

abschnitte der y(°)-Achse ersetzt.

Die Koordinaten z; der Ausgangsfunktion y(®) lassen sich durch die Berechnungsvor-
schrift "
< s ®.5)

9&; €150-81-1,T14150 380

i =

wieder aus der Transformierten zuriickgewinnen.

129



Fiir 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 aufgefiihrt werden. Die Herleitungen und weiterfiihrende
Betrachtungen sind z. B. in [6] zu finden.

Die partiellen Differentiale bzgl. nicht transformierter Koordinaten éndern sich durch
die Legendre-Transformation nicht:
ay© ay©

= ; D.6
6.’6,' 6-7:1' g !

3 TR . TN TR PG I SRS S S Z1yeesTim1:Tit1ye1Tn

Die zweite Gleichung verbindet die zweiten partiellen Differentiale der beiden Funk-
tionen miteinander. Zur Vereinfachung der Darstellung wird auf eine Schreibweise
zuriickgegriffen, bei welcher partielle Differentiale bzgl. der Variablen z; durch einen
einfachen Index i der betrachteten Funktion dargestellt werden, so daB sich unter Ver-
nachlissigung der konstant zu haltenden Variablen folgende Form fiir ein einfaches
partielles Differential ergibt:

=9. ®.7)

1
9z T1yesTi—11Tit1, 01 Tn

Mit dieser Abkiirzung l4Bt sich die Beziehung fiir die zweiten Differentiale wie folgt

schreiben:
@0 ’Amy?)
y:j =Y ©) . 3 iaj ?é 1. (D.8)

11

D.2 Lésung der Isofugazititsbedingung

Zur Berechnung der Mehrphasen-Gleichgewichte wurden unterschiedliche numeri-
sche Methoden zur Losung des Gleichungssystems 2.10 getestet. Dabei kamen als
Standardmethoden das Newton-Raphson-Verfahren und ein Homotopieverfahren zum
Einsatz, wihrend zusitzlich das in neueren Untersuchungen verwendete Intervall-
Newton-Verfahren gepriift wurde.

D.2.1 Standardmethoden

I_)er Algorithmus nach Newton-Raphson stellt das Standardverfahren zur Losung nicht-
hnc'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 stationdren Punkten der sich aus dem Gleichungssystem ergebenden Jacobi-

Matrix
mogm o
Ty T oz
Op— dzy  dxa Oz,
dxy dzq Oy

Aufgrund von Konvergenzbetrachtungen miissen jedoch gute Startwerte fiir das Pro-
blem vorliegen, um diese Vorteile ausnutzen zu kdnnen. Wihrend der hier durchge-
fiihrten Berechnungen stellte sich heraus, daB aufgrund der extremen Nichtlinearititen
in den Mischungsregeln die Startwerte in einer Giite von £0,03 fiir den Molenbruch
ndtig waren, um eine Losung finden zu kdnnen. Auch der Einsatz von Ableitungen in
analytischer Form anstelle der iiblicherweise verwendeten numerische Ableitungen in
der Jacobi-Matrix konnte bzgl. der Startwertgiite keine Verbesserungen hervorrufen.
Somit war es unmdglich, Mehrphasen-Gleichgewichte im ternéren System ausgehend
von den Reinstoffen als Startwerte fiir die Phasenzusammensetzungen zu berechnen.

Die Startwertproblematik wurde in dieser Arbeit durch eine Art Fortsetzungsalgorith-
mus geldst, indem zunichst das Phasenverhalten eines binidren Randsystems lidngs ei-
ner Isothermen berechnet wurde (p,z-Diagramm). Die Losung dieses Problems stellte
sich als relativ unkritisch heraus. Ausgehend von Zweiphasen-Gleichgewichten dieses
bindren Randsystems wurde durch sukzessive Addition der dritten Komponente bei
vorgegebenem Druck in das Gibbssche Phasendreieck des terndren Gemisches ,.hin-
eingerechnet”. Somit konnten ganze Binodalgebiete berechnet werden. Durch paralle-
les Losen des Tangentialebenenkriteriums (Stabilititsbedingung, Abschnitt 2.1.2) und
Verfolgung der Minima des Tangentialebenenabstandes konnten schlieBlich Startwer-
te ermittelt werden, die exakt genug waren, um die Mehrphasen-Gleichgewichte zu
berechnen. SchlieBlich wurden auf dieser Basis vollstindige Gibbssche Phasendrei-
ecke fiir feste Werte von Druck und Temperatur ermittelt.

Den Gedanken eines solchen Fortsetzungsverfahrens nutzend wurde als weiterf_:s nu-
merisches Standardverfahren das sog. Homotopie-Verfahren [73] g:?testet. Diesem
liegt die Vorstellung zugrunde, daB dem urspriinglich zu lsenden Gleichungssystem

F@)=0 D.9)

ein zweites, einfach zu l6sendes System

7(F)=0 (D.10)
iber einen Gewichtungsfaktor A hinzuaddiert wird:
— —
H(Z, N =27 (Z)+(1-A) f(z)=0. (D.11)
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Da die Losung zur neuen Funktion H fiir A = 1 der bekannten Losung des Systems
D.10 entspricht, kann durch sukzessives Verkleinern des Wertes von A bis auf den
Wert null unter Verwendung der Losung des jeweiligen Vorgéngerproblems als Start-
wert das Ausgangsproblem D.9 geldst werden. Ohne auf numerische Einzelheiten des
Verfahrens genauer einzugehen, wird darauf hingewiesen, daB hierzu unterlagert eben-
falls der Einsatz eines Newton-Raphson-Algorithmus benétigt wird, wodurch sich fiir
das hier zu l6sende Gleichungssystem die gleichen Schwierigkeiten ergaben wie bei
Einsatz eines reinen Newton-Raphson-Lisers. Wihrend der Berechnung &uBert sich
dies dadurch, daB die notwendigen Schritte fiir den Parameter A im kritischen Bereich
zu klein werden.

D.2.2 Intervallmethode

Aufbauend auf dem Gedanken, simtliche Minima des Tangentialebenenproblems (glo-
bale Stabilititsanalyse) zu finden, wurde schlieBlich ein weiteres Verfahren zur Lo-
sung nichtlinearer Gleichungssysteme getestet, welches bereits in einigen Arbeiten
zur Lsung von Phasengleichgewichtsproblemen [29, 30, 62] Erfolge zeigte.

Der Algorithmus basiert auf einem neuartigen Ansatz in der Zahlentheorie. Wihrend
die iibliche Arithmetik sich mit Zahlenoperatoren fiir skalare GroBen beschaftigt, wur-
de von Moore [46] eine Methode entwickelt, diese mathematischen Operatoren auf
Intervalle auszudehnen. Dabei werden die Operatoren so definiert, daB das Ergebnis-
intervall simtliche skalaren Werte enthilt, welche sich durch Anwendung der skalaren
Operatoren auf alle Elemente der Ausgangsintervalle ergeben wiirden. Hintergrund
dieser Entwicklung war die Betrachtung von Ungenauigkeiten in mathematischen Be-
rechnungen, die durch Intervalle ausgedriickt werden konnen. Beispielsweise ergibt
sich die Definition einer Intervalladdition:

[aha-r} ik [bi: br] = [al + b, ar + br‘] . (D.12)
Auf dhnliche, teilweise etwas kompliziertere Weise sind alle iibrigen Grundrechenar-
ten von Moore definiert worden.

Auf Basis dieser Intervallarithmetik wurde von Hansen [25] und Kearfott [32, 33]

ein Verfahren entwickelt, welches es erlaubt, simtliche Losungen eines Gleichungs-
systems

F(@)=10 (D.13)

zu finden, die in einem Intervall
B:={7 = (21,%3,...,@) i <z <7}, 1<i<n (D.14)
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liegen. Das Auffinden aller Lgsungen ist hierbei mathematisch nachgewiesen. Der
zentrale Schritt dieses als Intervall-Newton-Verfahren bezeichneten Algorithmus ist
die Losung der intervallnotierten, kontrahierenden Gleichung

F' (Xi) (Xk — Xi) = —F (Xx) (D.15)

fiir das Intervall X, . Hierin stellt F’ (X4) ein geeignetes Intervall der Jacobi-Matrix
von F auf dem Intervall X, dar und X irgendeinen Punkt in Xy. Auf genauere Ein-
zelheiten des Losungsverfahrens dieser Gleichung soll hier nicht eingegangen werden.
Diese lassen sich in [33] finden. Es sei jedoch daranf hingewiesen, daB (D.15) ei-
ne Verallgemeinerung des im skalaren Umfeld bekannten Newton-Iterationsschrittes
darstellt. Im néichsten Schritt wird aus der Schnittmenge der Intervalle X, und X, die
nichste Niherung fiir das Lésungsintervall

Xie1 = X ﬂx_k

gebildet. Die Theorie besagt nun, daB in X ; exakt eine Lésung enthalten ist, wenn
X1 vollstindig in X enthalten ist. Diese Losung 146t sich von irgendeinem Start-
punkt innerhalb von X, ; mit einem einfachen, skalaren Newton-Raphson-Verfahren
auffinden [25]. Ist die Schnittmenge leer, so befindet sich in X keine Losung des
Ausgangsproblems. Ist dagegen X3 nur zu einem Teil in X enthalten, so wird
durch das Verfahren eine Intervallhalbierung durchgefiihrt und das Intervall-Newton-
Verfahren weiter auf beide Teilintervalle angewandt, bis alle Lésungen im Ausgangs-
intervall gefunden sind.

Kearfott stellt ein Programmpaket als Fortran-Quelltext zur Verfiigung, welches die
oben aufgefiihrten Schritte durchfiihrt. Ein erster Test dieses Verfahrens an einfacpen
polynomischen Gleichungssystemen zeigte die Funktionsfahigkeit dit‘:ses Algorith-
mus und die eingangs erwihnten Verdffentlichungen [29, 30, 62] beweisen, daB auch
Phasengleichgewichtsprobleme damit zu lésen 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 vollstindigen terniren Konzentrationsraum angegeben wurde, Je-
doch war es nicht moglich, ein Intervall zu finden, welches die oben genannten Bedin-
gungen erfiillt. Ursache diirfte auch hier die Nichtlinearitit der Glc.lchungen und der
komplizierte Verlauf der Fugazitidtsfunktionen der Komponenten sein.
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