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Abstract

Abstract

In conceptual process design many process alternatives have to be considered. Feasible ones
must be identified and then ranked according their estimated efficiency. By using rigorous pro-
cess simulators the feasibility analysis of different process alternatives is very time consuming
if not impossible, especially for complex process arrangements with recycles. Furthermore,
there may exist multiple steady states, Conventional process simulators calculate only one
steady state depending on initial guess and the solution algorithm. Disregarding other soluti-
ons may eventually misiead the process designer, so that reliable multiplicity analysis is an
important part in conceptual process design. More generally, it is desirable to get an overview
aver the entire solution space for any considered process under its specifications. All this can
only be achieved by applying suitable short-cut methods in conceptual process design.

In this work a short-cut method for conceptual process design is presented which is solely
based on fundamental thermodynamic data and allows an analysis of arbitrary flow sheets
consisting of reactors, distillation columns and decanters. The required information on the
process is reduced to a minimum: besides the models for the fluid properties, only the flow
sheet structure, information on the overall feed streams and a suitable set of desired product
specifications are needed. The approach is based on the consideration of thermodynamic limi-
ting cases. For distillation columns oo /eo-analysis is used. The description of reactors is based
on the assumption that chemical equilibrium is reached. Alternatively a conversion-rate can be
specified. The modeling of decanters is based on liquid-liquid quilibria and liquid multiphase
equilibria. By applying a suitable piece-wise linearization of the seperatrices of the vapor-
liquid equilibria, the chemical equilibria, the liguid-liguid equilibria and the multiphase liquid
equilibria, the nonlinear process model is replaced by a piecewise linear model [37]. In the
present work a software tool was developed based on these methods. This tool allows compre-
hensive thermodynamic analysis of arbitrary reaction-distillation processes. No simplifying
assumptions on the thermodynamic properties of the studied system are needed. The software
can be coupled to any fluid property part of any process simulator, e.g. ASPEN Properties®!.
Thus, any state-of-the art thermodynamic model can be used. Due to the fact, that visualiza-
tion of concentrations is only possible for systems with not more than four components, the
developed tool was restricted to these systems.

The modeling and simulation of vapor-liquid equilibria, chemical equilibria, liquid-liquid

T e SN T
1 Aspen Technology, Inc., Cambridge, MA, USA.
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equilibria and multiphase liquid equilibria by using a piece-wise description with linear ele-
ments (points, lines, triangles and tetrahedrons) is described in detail. The determination of
vapor-liquid equilibrium diagrams is based on the evolutionary approach presented by Blagoy
and Hasse [25]. In the present work this approach, combined with algorithms for the piece-
wise linearization of seperatrices, was implemented in a software tool. For the determination
of piece-wise linearized chemical equilibrium diagrams a general algorithm was developed,
which is similar to the algorithm described by Tishaeva et al. [127]. For the reliable determi-
nation of liquid-liquid equilibria and multiphase liquid equilibria a new method, the Convex
Envelope Method, which is based on the minimization of Gibbs energy, is presented in the
present work. A software tool based on this method allows the determination of piece-wise
linearized multiphase liquid equilibria even for systems with complex phase behaviour. The
Convex Envelope Method was validated with experimental data [8] and rigorous simulation
of decanters for several systems with a complex phase behaviour.

Based on thermodynamic limiting cases and piece-wise linearized fluid properties the pro-
cess model can be represented by underdetermined linear equation systems with a specific set
of linear inequalities. This mathematical problem can be solved without numerical problems
applying linear optimization. Thus the presented short-cut method allows a reliable analysis
of arbitrary reaction-distillation processes with no restriction concerning the thermodynamic
behavior of the system. The developed software was successfully applied to a number of in-
dustrial relevant processes. In the present work feasibility studies of the production of ethyl
tert-butyl ether (ETBE) an I-butyl acetate are discussed in detail. The results of the thermo-
dynamic analysis can further be used as initial guess for rigorous simulations of promising
process alternatives. A prototype of the software has been successfully applied to the deve-
lopment of a new distillation based process for the production of Trioxane [47, 48].

The in-situ removal of products formed in the reaction zone of a reactive distillation co-
Il-.lmrl can favorably influence conversion and selectivity, especially of equilibrium reac-
tions [50, 64, 72, 83, 116, 123]. For the hydrolysis of methy] acetate hydrolysis it was shown
that the main characteristics of the reactive distillation process can be understood studying
a suitably chosen conventional process scheme. Thus, in some cases the software developed
here_can also be used for the analysis of reactive distillation processes. In general there is the
pOSS-lb‘iﬁty to extend the eo/eo-analysis to reactive distillation columns [52, 55, 56]. Hence,
fefmb?lity studies of reactive distillation processes would also be possible apptyi‘ng the piece-
wise linearization on reactive vapor-liquid equilibria as well.

Besides hybrid processes, integrated processes like the dividing wall column can also signi-
ﬁcan.t.ly reduce the operating costs and the investment. Thus, dividing wall columns arcube-
coming more ctammon in the industrial production [46]. The combination of the dividing
W?.H column with reactive distillation leads to the reactive dividing wall column. To date
this process configuration, which was presented the first time twenty years ago [63i, had not
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been systematically investigated. Therefore, within the European Union project , Integrating
Separation and Reaction Technologies (INSERT!)* research was carried out to study the reac-
tive dividing wall column. The hydrolysis of methyl acetate, catalyzed by the ion exchange
resin Amberlyte 48, was chosen as test system for that purpose. The present work reports on
thermophysical data, modeling. simulation and experimental validation of the reactive distil-
lation in a dividing wall column for that system.

Meaningful simulation of reactive distillation processes requires a high-quality data-base for
vapor liguid equilibrium and reaction kinetics, which is presented in this work for the hydro-
lysis of methyl acetate. Available literature data was evaluated and a parameter set for the
NRTL-model was determined. The chemical reaction data was studied by 31 heterogeneously
catalyzed reaction kinetic experiments carried out in a plug flow reactor in the temperature
range from 30 to 70 °C. The experiments cover the composition space relevant for reactive
distillation. Based on the experimental results a thermodynamically consistent activity-based
reaction model (pseudohomogeneous model) was developed. For the experimental validation
of the simulation industrial scale experiments were carried out in a reactive dividing wall
column with a diameter of 220 mm at Sulzer Chemtech Ltd., Winterthur. The experimental
results show that the stable operation of a reactive dividing wall column is possible. Together
with miniplant experiments [40, 103] an extensive data base for the reactive distillation in a
dividing wall column is now available. Simulation with the equilibrium-stage model taking
reaction kinetics into account allows a successful description of the industrial scale experi-
ments. The crucial parameter in this simulation is the distribution of the liquid and vapour to
both sides of the dividing wall. The results show that the state-of-the-art of design of hetero-
geneously catalyzed reactive distillation can be applied to reactive dividing wall columns as

well.

I Research project INSERT (Contract-No.: NMP2-CT-2003-505862) co-funded by the European Commission

within the Sixth Framework Programme (2002-2006).
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1 Einleitung

Bei Produktionsverfahren in der chemischen Industrie werden die Einsatzstoffe in Reaktoren
zu den gewlinschten Produkien umgesetzt. Aufgrund auftretender Nebenreaktionen und un-
vollstidndiger Produktumsitze, muss allerdings der Reaktoraustrag mit Hilfe von Stofftrenn-
operationen aufgearbeitet werden, um reine Produkte zu gewinnen, Nebenprodukte auszu-
schleusen und Einsatzstoffe zu den Reaktoren zuriickzufiihren. Der gesamte Produktions-
prozess setzt sich somit aus einer Verschaltung verschiedener Apparate zur Reaktion und
Stofftrennung, die iiber Riickfithrungen miteinander gekoppelt sind, zusammen. Da die De-
stillation! das wichtigste thermische Stofftrennverfahren ist, werden sehr hiufig gekoppelte
Reaktions-Destillations-Prozesse eingesetzt.

Um die Verfahren abstrakt, d.h. unabhiingig von speziellen Apparaten und den eingesetzten
Stoffen, betrachten zu kénnen, wurde das Konzept der Grundoperationen eingefiihrt, die ein-
zelne Prozessschritte beschreiben [26]. Am Anfang der Verfahrensentwicklung stehend, ist
es das Ziel des konzeptionellen Verfahrensentwurfs, die Verschaltung der einzelnen Grund-
operationen so zu gestalten, dass die gewiinschten Produkte, unter Einhaltung ihrer Spezifika-
tionen, moglichst wirtschaftlich produziert werden kénnen. In dieser Entwurfsphase miissen
viele Varianten in Betracht gezogen und auf ihre Machbarkeit iiberpriift werden. Umfang-
reiche Machbarkeitsstudien sind jedoch in konventionellen Prozesssimulatoren aufgrund des
hohen Aufwandes kaum durchfiihrbar. Aufgrund des stark nichtlinearen Charakters des Pro-
zessmodells treten zudem gerade in den wirtschaftlich interessanten Grenzbereichen und bei
Prozessen mit Riickfithrungen hiufig Konvergenzprobleme auf. Deshalb werden vereinfachte
Methoden bendtigt, die es erlauben, die entworfenen Prozessvarianten schnell und zuverldssig
zu analysieren. AuBerdem ermdglichen solche Methoden eine vollstindige Analyse der Pro-
zesse, die einen Uberblick iiber den gesamten Losungsraum liefert, der fiir die nachfolgende

detaillierte Prozesssimulation vorteilhaft ist.

Eine hervorragende Methode fiir die vereinfachte Betrachtung der Destillation ist die so ge-
nannte eo/oo- Analyse [90, 109]. Dabei wird angenommen, dass eine Destillationskolonne
mit Kopf- und Sumpfabzug iiber die maximal erreichbare Trennkapazitdt verfiigt, d.h. die
Kolonne ist unendlich hoch und wird unter unendlichem Riicklauf betricben. Bei gegebe-
nem Zulaufstrom bleibt bei der eo/co- Analyse nur noch die Wahl der Aufteilung des Zu-
laufmengenstroms auf das Kopf- bzw. Sumpfprodukt als freier Parameter iibrig, wenn das

I In dieser Arbeit wird unter der Destillation auch die mehrstufige destillative Trennung, die in der Literatur
teilweise auch Rektifikation genannt wird, verstanden.



1 Einleitung

Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht des Stoffsystems beim betrachteten Kolonnendruck be-
kannt ist. Somit kénnen durch die Variation eines einzigen Parameters alle méglichen Kopf-
und Sumpfprodukte identifiziert werden, weshalb sich die Methode fiir verschiedene Aufga-
ben des konzeptionellen Verfahrensentwurfs, wie z.B. Machbarkeits- und Bifurkationsstudien,
bestens eignet [20, 21, 22]. AuBerdem bildet die eo/e>- Analyse die grundlegende Charakteri-
stik der destillativen Trennung sinnvoll ab, da sich reale Kolonnen im Vergleich zu den in der
oo /co- Analyse betrachteten Kolonnen qualitativ sehr dhnlich verhalten [52, 53, 79, 80]. Die
Durchfithrung der eo/eo- Analyse ist fiir terndre Stoffsysteme auf der Basis von Riickstands-
bzw. Destillationsliniendiagrammen graphisch sehr leicht umzusetzen und wurde auch zur Lo-
sung praktischer Probleme eingesetzt (z.B. [20, 22, 79, 80]). Allerdings ist die mathematische
Beschreibung der thermodynamischen Limitierungen, die auf dem nichtlinearen Verhalten
der Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichte beruhen, selbst bei terniren Stoffsystemen aufwen-
dig [21, 79].

Sollen Systeme mit mehr als drei Komponenten mit der oo /oo~ Analyse untersucht werden,
miissen zur Formulierung aller thermodynamischen Bedingungen auch mehrdimensionale
Destillationsgrenzen, z.B. zweidimensionale Fldchen in quaterniren Stoffsystemen, model-
liert werden. Im Gegensatz zu terndren Stoffsystemen liefert jedoch die Berechnung von
Riickstands- bzw. Destillationslinien bei Systemen mit mehr als drei Komponenten keine
explizite mathematische Beschreibung der Destillationsgrenzen, weshalb sie numerisch er-
mittelt werden miissen [23, 96, 97]. Allerdings wird die Bestimmung ihrer Lage durch das
stark nichtlineare Verhalten der Phasengleichgewichte komplexer Mischungen erschwert. Fiir
dieses Problem wurde mittlerweile eine Lsung fiir beliebig komplexe Mehrstoffgemische
gefunden [25], die in der vorliegenden Arbeit in ein Softwarewerkzeug implementiert wur-
de. Die Destillationsgrenzen werden durch eine segmentweise Linearisierung beliebig genau
beschrieben. Dadurch kénnen die thermodynamischen Limitierungen durch lineare Gleichun-
gen und Ungleichungen formuliert werden. Hierfiir wurden ebenfalis geeignete Algorithmen

entwickelt und in ein Werkzeug umgesetzt, welches eine rechnergestiitzte oo /oo - Analyse auch
fiir duBerst komplexe Stoffsysteme erméglicht.

Um die Nichtlinearitit der Prozessmodelle gekoppelter Reaktions-Destillations-Prozesse
beim konzeptionellen Verfahrensentwurf zu umgehen, bietet es sich an, die segmentweise
Linearisierung relevanter Stoffeigenschaften und die Betrachtung thermodynamisch limitier-
ter Grenzfille auch auf andere Grundoperationen wie Reaktoren und Dekanter zu iibertra-
gen [37]. Da in dem Stadium des konzeptionellen Verfahrensentwurfs meist noch kein zu-
verldssiges reaktionskinetisches Modell zur Verfligung steht, wird fiir die Modellierung von

Reaktoren angenommen, dass das chemische Gleichgewicht erreicht wird (Gleichgewichts-

reaktor). Dies hat auferdem den Vorteil, dass bei der Reaktion — wie bei der Destillation — nur

rein thermodynamische Daten des Reaktionssystems bendtigt werden. Fiir die segmentwei-

se Linearisierung chemischer Gleichgewichte wurde ein allgemeiner Algorithmus entwickelt,
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der dhnlich aufgebaut ist, wie der von Tishaeva et al. [127]. Alternativ kann fiir Reaktoren
auch ein bestimmter Umsatz spezifiziert werden (Umsatzreaktor). Fiir die Modellierung von
Dekantern miissen Fliissig-fliissig Gleichgewichte bzw. fliissige Mehrphasengleichgewichte
zuverldssig bestimmt werden. Fiir diese anspruchsvolle Aufgabe wurde in der vorliegenden
Arbeit die Umhiillendenmethode entwickelt und in ein Softwarewerkzeug umgesetzt. Diese
neue geometrische Methode, die auf der Minimierung der molaren freien Enthalpie basiert,
ermoglicht eine zuverldssige diskretisierte Beschreibung der Fliissig-fliissig Gleichgewichte
und der fliissigen Mehrphasengleichgewichte. Werden die vereinfachend modellierten Destil-
lationskolonnen, Reaktoren und Dekanter miteinander kombiniert, kann fiir alle méglichen
Verschaltungen dieser Apparate eine rechnergestiitzte Machbarkeitsstudie ohne Konvergenz-
schwierigkeiten durchgefiihrt werden, wenn die Zulaufstrome vorgegeben und die gewiinsch-
ten Produkte spezifiziert werden. Die Leistungsfihigkeit der entwickelten Software, die mit
Stoffdatenberechnungsroutinen giingiger kommerzieller Software verkniipft werden kann und
somit die Verwendung beliebig komplexer Stoffdatenmodelle erlaubt, wird in der vorliegen-
den Arbeit an industriell relevanten Prozessbeispielen aufgezeigt.

Die wirtschaftliche Optimierung von Reaktions-Destillations-Prozessen fiihrte in den letzten
Jahren dazu, dass hybride und integrierte Prozesse, die mehrere Prozessschritte in einem Ap-
parat vereinen, in der Industrie an Bedeutung gewonnen haben [46, 64, 65]. Hybride Prozesse,
bei denen z.B. die Reaktion und die Stofftrennung in Reaktivdestillationskolonnen iiberlagert
werden, knnen sich positiv auf die Produktausbeute und —qualitét auswirken und zu Einspa-
rungen hinsichtlich der Invest- und Betriebskosten fithren [S0, 64, 116]. Viele offene Fragen
zur Reaktivdestillation wurden in den letzten Jahrzehnten geklirt [72, 83, 123] und mittler-
weile hat sie sich auch in der industriellen Produktion als Alternative zu konventionellen Pro-
zessen etabliert [50, 64]. Ein anderes integriertes Verfahren ist die Trennwandkolonne, bei der
mehrere destillative Trennschnitte in einem Apparat durchgefiihrt werden. AuBerdem stelit
die Trennwandkolonne thermodynamisch gesehen die effizienteste Methode dar, ein terndres
Stoffgemisches in die reinen Fraktionen in einem Apparat aufzutrennen [65, 88]. Im Vergleich
zu den entsprechenden Destillationssequenzen konnen durch den Einsatz von Trennwandko-
lonnen sowohl Invest- als auch Betricbskosten eingespart werden, weshalb sie in der indu-
strielle Produktion immer hiufiger normale Trennsequenzen ersetzen [46]). Angesichts des
erfolgreichen Einsatzes der Reaktivdestillation und der T rennwandkolonne in der Industrie,
stellt sich die Frage, ob die Vorteile beider Verfahren auch in einem Apparat, der reaktiven
Trennwandkolonne, ausgenutzt werden konnen [46]. Das Konzept der reaktiven Trennwand-
kolonne wurde zwar bereits vor iiber 20 Jahren vorgestellt [63], bislang aber wenig beachtet.
Verantwortlich dafiir ist nicht zuletzt der sehr hohe Integrationsgrad bei der Reaktivdestilla-
tion in einer Trennwandkolonne, der zu einem hohen Aufwand bei der Auslegung und im

Betrieb fiihrt.
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Im Rahmen des EU-Projekts INSERT' wurde das Potenzial der reaktiven Trennwandko-
lonne untersucht. Als Beispielprozess wurde die Hydrolyse von Methylacetat (Gewinnung
von Essigsdure aus Methylacetat bei gleichzeitiger Abtrennung von Methanol) ausgewihit.
Bei diesem Prozess wird bereits heute die heterogen katalysierie Reaktivdestillation in der
industriellen Produktion eingesetzt [77]. In der vorliegenden Arbeit wurde im Rahmen des
INSERT-Projekts zunichst eine validierte physikalisch-chemische Stoffdatenbasis fiir die he-
terogen katalysierte Methylacetat-Hydrolyse bereitgestelit. Dabei wurden Literaturdaten ge-
priift, Modellparameter zur Beschreibung der Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichte bestimmt
und umfangreiche Experimente zur Reaktionskinetik durchgefiihrt. Bei den reaktionskineti-
schen Untersuchungen wurde insbesondere darauf geachtet, dass der abgedeckte Konzentra-
tionsbereich den Bedingungen der Reaktivdestiliation in der Trennwandkolonne entspricht.
Ferner wurden, aufbauend auf Experimenten im Labormafstab [40, 103], PilotmaBstabex-
perimente zur Reaktivdestillation in einer Trennwandkolonne (Kolonneninnendurchmesser
220 mm, mittig eingeschweifte Trennwand) durchgefiihrt. Die Ergebnisse der PilotmaB-
stabexperimente wurden zur Validierung von Prozesssimulationen, die basierend auf dem
Gleichgewichststufenmodell unter Beriicksichtigung der Reaktionskinetik durchgefiihrt wur-
den, verwendet. Der Vergleich zwischen der Simulation und den PilotmaBstabexperimenten
zeigt, dass sich die Erkenntnisse zur Simulation der heterogen katalysierten Reaktivdestilla-
tion (76, 85, 96, 105, 116] auch auf die Reaktivdestillation in einer Trennwandkolonne iiber-
tragen lassen.

—_— .
! Das EU-Projekt INSERT (Vertrags-Nr.: NM

P2-CT- s 7
der Europiischen Kommission (2002-2006). 2-CT-2003-505862) war Teil des sechsten Rahmenprogramms
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2 Grundiagen

2.1 Phasengleichgewicht

2.1.1 Phasengleichgewichtsbedingungen

Stellt sich bei einem Stoffsystem aus Nc Komponenten ein Phasengleichgewicht zwischen
Phasen ein, so miissen folgende Bedingungen erfiillt sein [91, 119, 124]:

Mechanisches Gleichgewicht: p= pl=...= p* (1)
Thermisches Gleichgewicht: T == 7% (2)
Stoffliches Gleichgewicht: ple pglf=...= pfF fir i=1,..,N6 (3

; b

Ist die Anzahl der 7 auftretenden Phasen bekannt, kann mit den Gleichungen (1) bis (3) das
Phasengleichgewicht des betrachteten Stoffsystems bestimmt werden.

2.1.2 Gibbssche Phasenregel

Die Gibbssche Phasenregel liefert einen Zusammenhang zwischen der Anzahl der auftreten-
den Phasen 7, der Anzahl der Komponenten N einer Mischung, der Zahl der linear unabhén-
gigen Reaktionen Ng sowie der Anzahl an Freiheitsgraden (frei wihlbaren Variablen)} Npor
eines Phasengleichgewichtes.

NDOF;NC—H'—FZ*NR )

Die Gibbssche Phasenregel wird hiufig dazu verwendet, die maximal mogliche Anzahl von
Phasen 7™ die bei einem Phasengleichgewicht auftreten konnen, zu bestimmen. Somit legt
die sie das groBtmogliche Gleichungssystem fest, welches fiir die Berechnung von Phasen-
gleichgewichten in Frage kommt. Werden z.B. in einem Dekanter der Druck und die Tempe-
ratur vorgegeben (Npor = 2), entspricht dic maximale Zahl der auftretenden fliissigen Phasen
M eines nichtreaktiven Stoffsystems (Ng = 0) der Anzahl der beteiligten Stoffe Nc.
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2.1.3 Phasenstabilitat

Jede Phase unterliegt molekularen Schwankungen, die als kleine Stdrungen des Gleichge-
wichtszustands interpretiert werden konnen. Durch diese Stérungen ist es moglich, dass die
urspriingliche Phase verschwindet und neue Phasen entstehen. Um dieses Phinomen beschrei-
ben zu konnen, muss die Stabilitit einer Phase bzw. des entsprechenden Gleichgewichtszu-
stands betrachtet werden. Analog zu den Phasengleichgewichtsbedingungen (1) bis (3) lassen
sich fiir die mechanische, thermische und stoffliche Stabilitit notwendige Kriterien formulie-
ren [91, 119] (siehe Gleichungen (5) bis (7)). Diese leiten sich wiederum aus den allgemeinen
Stabilititsbedingungen der thermodynamischen FundamentalgréBen ab, die z.B. in [57, 124]
ausfiihrlich diskutiert werden.

Mechanische Stabilitit: (g—) 0 (5)
v Tnj
Thermische Stabilitit: (8_T = 0 (6)
a8/ r,
Stoffliche Stabilitiit: (%) > 0 fir i=1,....,.Nc (O
dny T.pn s

Fiir nichtreaktive Systeme bei konstantem Druck und Temperatur bietet es sich an, das Kri-
terium der stofflichen Stabilitit anhand der molaren freien Enthalpie ¢ auszudriicken, da dies
eine anschauliche Erklarung ermdglicht [57, 94, 119, 138]. Die nolwendige' Bedingung der
stofflichen Stabilitiit (lokales Stabilitéitskriterium) kann fiir ein bindres Gemisch folgender-
malen formuliert werden [37, 94, 119]:

(a—zg) >0 (8)
2 ).,

Diese Gleichung ldsst sich geometrisch einfach interpretieren, wenn der Verlauf der molaren
freien Enthalpic in Abh#ngigkeit der Konzentration x; fr vorgegebene Werte der Temperatur
T und des Drucks p betrachtet wird. Fiir einen lokal stabilen Gleichgewichtszustand muss
der Kurvenverlauf nach unten, d.h. beziiglich der x;-Achse, konvex sein [94, 119]. Allerdings
reicht die notwendige Bedingung der stofflichen Stabilitit (Gleichung (8)) nicht aus, um das
Auftreten mehrerer Phasen zu bestimmen. Bei einer Mischung kénnen neben den instabi-
len und stabilen Zustinden auch metastabile Zustinde auftreten. Metastabile Phasenzustinde
erfiillen zwar das lokale Stabilititskriterium (Gleichung (8)), aber dennoch tritt nach einer
S.térung ein Phasenzerfall auf. Die neu entstandenen Phasen erfiillen die Gleichgewichtsbe-
dmgungen (Gleichungen (1) bis (3)), besitzen aber pauschal betrachtet im (global) stabilen
Gleichgewichtszustand eine geringere molare freje Enthalpie g als die Ausgangsphase (siche
Abbildung 1) und erfiillen somit auch das globale Gleichgewichtskriterium [57,94, 119].
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Abbildung 1: Bestimmung der Zusammensetzungen eines Zweiphasengleichgewichtes durch
Minimierung der molaren freien Enthalpie: (—) Verlauf der molaren freien En-
thalpie g einer bindren Mischung mit einem Zweiphasengebiet, (- - -) Doppel-
tangente, (/) Wendepunkte.

Der Verlauf der molaren freien Enthalpie g in Abbildung 1 weist sowohl nach oben als auch
nach unten konvexe Kurvenbereiche auf. Zwischen den beiden Wendepunkten (A) wird das
lokale Stabilitiitskriterium (Gleichung (8)) nicht erfiillt und die Mischung ist in diesem Kon-
zentrationsbereich instabil. Die Phase zerfillt in zwei Phasen (Punkte | und I1), die miteinan-
der im Gleichgewicht stehen. Im Konzentrationsbereich zwischen den Reinstoffen und den
beiden Wendepunkten (A) wird zwar das lokale Stabilititskriterium (Gleichung (8)) erfiillt,
aber nur im Konzentrationsbereich zwischen den Diagrammréndern und den Punkten | und
Il treten stabile homogene Phasen auf. In den Konzentrationsbereichen zwischen den beiden
Wendepunkten (4) und den Punkten | und Il liegen jeweils metastabile Gleichgewichtszustdn-
de vor (z.B. Punkt Ays). Durch eine Stérung entstehen jedoch in diesem Bereich zwei neue
Phasen (Punkte | und 1), die im Gleichgewicht miteinander stehen. Die stoffliche Gleichge-
wichtsbedingung (Gleichung (3)) wird von den beiden Phasen (Punkte | und Il) genau dann
erfiillt, wenn sie eine gemeinsame Tangente (Doppeltangente) besitzen [57, 94, 119, 138].
Somit erstreckt sich das Gebiet, in dem zwei Phasen auftreten, zwischen den beiden Punkten
| und II. Der Gesamtzustand mit zwei Phasen (Punkt Ag) entspricht fiir die pauschale Konzen-
tration x4 dem Minimum der molaren freien Enthalpie g (Punkt Ag licgt unter Punkt Ans)
und ist dadurch (global) stabil [57, 94, 1 19]. Eine ausfiihrliche mathematische Herleitung des
diskutierten Tangentenkriteriums ist fiir bindre Mischungen z.B. in [94] dargestellt.
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Mathematisch gesehen, wird bei der Anwendung des Tangentenkriteriums eine nach unten
konvexe Funktion gesucht, die die molare freie Enthalpie g aller global stabilen Gleichge-
wichtszustinde beschreibt. Abbildung 2 verdeutlicht, dass diese gesuchte Funktion der (nach
unten) konvexen Umbhiillenden des Verlaufs der molaren freien Enthalpie entspricht. Diese
Umhiillende setzt sich aus dem berechneten Verlauf der molaren freien Enthalpie in homoge-
nen Konzentrationsbereichen (eine stabile Phase) und der Doppeltangente in den heterogenen

Konzentrationsbereichen (zwei koexistierende Phasen) zusammen.

9

rein

9z
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Abbildung 2: Vn?rgl.aich des Verlaufs der molaren freien Enthalpie g einer biniren Mischung
mit einem Zweiphasengebiet (—) und seiner konvexen Umhiillenden (- - -).

Die geometrische Bestimmung der Zusammensetzungen im Gleichgewicht stehender Phasen
iiber die Minimierung der molaren freien Enthalpie kann auf hshere Systeme villig analog an-
gewendet werden. Aufgrund der hoheren Dimension des Konzentrationsraumes miissen aller-
dings bei Stoffsystemen mit mehr als zwei Komponenten die entsprechenden Tangentialriu-
me bzw. konvexen Umbhiillenden des Verlaufs der molaren freien Enthalpie bestimmt werden.
Fiir die Erlauterung der Minimierung der freien Enthalpie bei Mehrkomponentensystemen sei
an dieser Stelle z.B. auf [57, 74] verwiesen. Allerdings wird bei der praktischen Umsetzung
des Tangentenkriteriums héiufig der Verlauf der molaren freicn Mischungsenthalpie Ag™* be-
l:ra(.:htcl [74,91, 112, 140]. Da sich die molare freie Mischungsenthalpie AgMx aus der molaren
frefcn Emhalpie g durch Subtraktion des linear interpolierten Anteils der freien Enthalpien der
Rtamstoffe 8" berechnet (siche Gleichung (9)), unterscheiden sich die jeweiligen ersten Ab-
leitungen nur um eine additive Konstante [91]. Somit sind die zweiten Ableitungen identisch
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und das Tangentenkriterium gilt auch fiir die molare freie Mischungsenthalpie Aghix

2 Ne .
Agnnx —g— Z‘x'_g:jem_ (9)
i=1
In der vorliegenden Arbeit wird eine neue Methode zur Bestimmung und Beschreibung fliis-
siger Mehrphasengleichgewichte vorgestellt (siche Abschnitt 3.4), die auf der Berechnung
der konvexen Umhiillenden basiert. Dabei wird ebenfalls mit der molaren freien Mischungs-
enthalpie Ag™* gearbeitet.

2.1.4 Modellierung von Phasengleichgewichten

Das chemische Potential einer Komponente in der Fliissigphase iuiliq wird héufig auf die rei-
ne Fliissigkeit beim Druck p und der Temperatur T der Phase normiert (Normierung nach
Raoult):

1T, p,x) = ™9 (T, p) + RT - Inx; + RT -In% (T, p,x). (10)

Durch den Aktivititskoeffizienten ;. der von der Temperatur 7', dem Druck p und der Zu-
sammensetzung der fliissigen Phase x abhiingt, werden dic Abweichungen der realen fliissigen
Mischung von einer idealen fliissigen Mischung beschrieben. Fiir den Aktivititskoeffizienten

der reinen Komponente i gilt:
lim % (T, p,x) = 1" = 1. (11
xXi—

Die Berechnung der Aktivititskoeffizienten erfolgt mit Hilfe von G"-Modellen (siche
Anhang A.1).

Das chemische Potential einer Komponente in der gasformigen Phase pf® wird meist auf
den idealen Gaszustand der reinen Komponente i bei der vorliegenden Temperatur und einem

Referenzdruck p? normiert:
P Epy) = L) Rl % +RT:Iny;i+RT-Imgu(L,py).  (12)

Der Fugazitiitskoeffizient ¢;, der die Abweichung zwischen der realen Mischung und der Mi-
schung idealer Gase beschreibt, ist eine Funktion der Temperatur T, des Druckes p und der
Zusammensetzung der Gasphase y und wird im Allgemeinen aus Zustandsgleichungen be-
rechnet. Fiir den Fugazititskoeffizienten des idealen Gases gilt:

lim g1 (T, pry) = )"* = 1. (13)
=
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Dampi-Fliissigkeits Gleichgewicht

Aus den Gleichungen (3), (10) und (12) Idsst sich unter Vernachlissigung des Druckeinflus-
ses auf die fliissige Phase das erweiterte Raoultsche Gesetz zur Beschreibung von Dampf-

Fliissigkeits Gleichgewichten herleiten (91]:
p5(T) - @™ (T) -xi- % (T.x) = P-yi- @i (T, ,y) - (14)

Neben den bereits diskutierten Aktivitits- und Fugazititskoeffizienten gehen der temperatur-
abhingige Reinstoffdampfdruck p,-S der betrachteten Komponente sowie der Fugazititskoeffi-

zient der reinen siedenden Komponente @™ in die Beschreibung des Dampf-Fliissigkeits

1
Gleichgewichts ein. Fiir die Berechnung von Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichten bei
Umgebungsdruck kann hiufig zusitzlich angenommen werden, dass sich die beteiligten

Komponenten in der Gasphase ideal verhalten (¢; = goi.s"ei“ =1).

Bei Mischungen mit Carbonséuren (z.B. Essigsdure) muss allerdings ihre Assoziation beriick-
sichtigt werden, da diese zu einer wesentlichen Abweichung vom idealen Verhalten fiihrt. Im
Gegensatz zur fliissigen Phase, bei der die Assoziation bereits iiber den Aktivititskoeffizien-
ten ¥; erfasst wird, muss die Assoziation in der Gasphase zusitzlich modelliert werden. Mit
Hilfe der chemischen Theorie, die z.B. in [42] detailliert beschrieben wird, lassen sich die

Fugazititskoeffizienten qof'""‘“ und ¢; ermitteln.

Flissige Mehrphasengleichgewichte
Durch Einsetzen der Gleichung (10) in die Bedingung des stofflichen Gleichgewichts (Glei-

chung (3)) ergibt sich fiir ein fitissiges Mehrphasengleichgewicht zwischen 7 Phasen, dass die
Aktivitdten der einzelnen Komponenten

a=xi-% (15)

in jeder fliissigen Phase gleich sein miissen (Isoaktivititsbezichung)

(69 = G H) == () o
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2.2 Reaktion

Allgemein ldsst sich jede chemische Reaktion j, die an einem Reaktionssystem aus M Reak-
tionen mit Nc Komponenten beteiligt ist, mit einer Reaktionsgleichung in der Form

VialCr .+ |VilG = Vi G+ + Vi Cre fir j=1,..,M (@D

formulieren. Mathematisch wird die Reaktionsgleichung durch

VJ-_]_'Cl + Vj_Z'CZ '+".._+Vj'NC'C,VC =40 Hit j: 1,....,M (17)
oder
Nc
YoV C=0 B =T (18)

i=1
beschrieben, wobei C; die chemische Formel der Komponente i reprisentiert und v; den zu-
gehdrigen stochiometrische Koeffizienten darstellt. Dieser ist fiir Produkte positiv (v; > 0)
und fiir Edukte negativ (v; < 0) definiert. Das Reaktionssystem aus M Reaktionen mit N¢
Komponenten kann somit mathematisch als lineares Gleichungssystem mit der Matrix der

stochiometrischen Koeffizienten ST dargestellt werden.

Vii Vig ¢ Vi G
Vg Vag e Vo G
i =0 (19)
V.1 VYMz - VM.N[j CN(;
e -
ST

Da linear abhiéingige Gleichungen (Reaktionen) fiir die Bilanzicrung des Reaktionssystems
iiberfliissig sind. ist es sinnvoll, das Reaktionssystem iiber eine GauBsche Elimination der
Matrix ST auf ein System mit Ny linear unabhingigen Reaktionen (Schliisselreaktionen) zu
reduzieren [15]. Die Reaktionsumsitze lassen sich somit durch die Festlegung geeigneter
Schliisselkomponenten, deren Anzahl in der Regel gleich der Anzahl der Schliisselreaktio-

nen ist, charakterisieren.

2.2.1 Reaktionslaufzahl und Umsatz

In einem reagierenden System aus M Reaktionen wird die Molzahlinderung einer an der

Reaktion j beteiligten Komponente i als molarer Umsatz Anj; bezeichnet. Der molare Um-

satz aller Komponenten muss bezogen auf den jeweiligen stochiometrischen Faktor vj; einen

konstanten Wert ergeben. Dieser Zusammenhang wird durch die Reaktionslaufzahl der Reak-
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tion j
E=—= fir i=1,...;Ng und j=1, ..., M (20)

beschrieben, die den Reaktionsfortschritt eindeutig charakterisiert. Gebriuchlich ist auch die
differentielle Darstellung der Reaktionslaufzahl (Gleichung (21)).

dnj; fir i=1,...,Nc und j=1,....M (21)

d&; =

Vii
Wird bei einem Reaktionssystem aus M Reaktionen eine bestimmte Stoffmenge aller Kom-
ponenten n? vorgegeben, so lassen sich die Stoffmengen aller N Komponenten zu einem
spiteren Zeitpunkt eindeutig bestimmen, wenn die entsprechenden Reaktionslaufzahlen be-
kannt sind.

M
m=n+Y vi& fir i=1,...,Nc (22)
=1

Zur Charakterisierung des Reaktionsfortschrittes chemischer Reaktionen wird hiiufig auch der
relative Umsatz X einer Komponente i verwendet,

An;
X=—5—= fiur i=1,...,Nc mit v;<0 (23)
i
Der relative Umsatz ist allerdings nur fiir Edukte definiert, da er sich aus dem molaren Ge-
samtumsatz einer abreagierenden Komponente eines Reaktionssystems An; bezogen auf die
vorgegebene Stoffmenge dieser Komponente n? berechnet.

2.2.2 Chemisches Gleichgewicht

Bei chemischen Reaktionen werden die eingesetzten Produkte in den seltensten Fillen voll-
stindig umgesetzt. Vielmehr stellt sich zwischen den Edukten und Produkten ein Gleichge-
wichstzustand ein, bei dem die Hin- und Riickreaktion in gleichem MaBe stattfindet (chemi-
sches Gleichgewicht). Zur Beschreibung des chemischen Gleichgewichts wird iiblicherweise
eine Gleichgewichtskonstante verwendet, die sich aus den allgemeinen Gleichgewichtsbedin-
gungen und den entsprechenden Normierungen des chemischen Potentials (Gleichungen (10)
und (12)) herleiten ldsst [91]. Die chemische Gleichgewichtskonstante K, einer Fliissigpha-
senreaktion ist bei Verwendung von Gleichung (10) unter Vernachlidssigung des Druckeinflus-

ses auf die filissige Phase als Produkt der Aktivititen a;, die jeweils mit ihrem stochiometri-
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schen Koeffizient potenziert werden, definiert [91].
Ne rein,li
-; Vel i (T) Ne Ne Ne
KG{T) = EXp 7'_T :I_IIG:’I' :Hx:’lH.YIVz 24)
i= i=1 i=1

Ky Ky

Aus Gleichung (24) ist ersichtlich, dass die Gleichgewichtskonstante K, nur von der Tem-
peratur abhiingig ist. In der praktischen Anwendung wird die Temperaturabhingigkeit der
chemischen Gleichgewichtskonstanten K, oft iiber Korrelationen in der Form

b
ana(T):a+T/—K+c-ln(T/K)+d-(T/K) (25)
beschrieben, wobei die Parameter a bis d an experimentelle Daten angepasst werden. Hierbei
handelt es sich um eine empirische Erweiterung der integrierten Form der van’t Hoffschen
Gleichung:

—— b
InK, (T) —a+m . (26)

2.2.3 Reaktionskinetik

In der vorliegenden Arbeit werden fiir die Reaktivdestillation saure lonenaustauscher als Ka-
talysatoren der Fliissigphasenreaktionen eingesetzt. Fiir eine heterogen katalysierte Reaktion
ist es zweckmiBig, die Reaktionsgeschwindigkeit 7, die der zeitlichen Anderung Reaktions-
laufzahl & entspricht, auf die Zahl der aktiven Zentren des vorhandenen Katalysators rz‘f(‘;t zu
beziehen. Diese ergibt sich aus dem Produkt der trockenen Katalysatormasse mgat . Und der
Katalysatorkapazitit c{é;‘u. Somit wird fiir die Reaktionsgeschwindigkeit r folgender Zusam-

menhang verwendet.

L. RN @7
nile Al mKa Katir dt

Wird die Definition der Reaktionslaufzahl beriicksichtigt (Gleichung (21)), kann die zeitliche

Anderung des molaren Umsalzes ciner Komponente dn; einer heterogen katalysierten Reak-

tion mit Hilfe der Reaktionsgeschwindigkeit 7 folgendermaRen berechnet werden.

dn
dt

:anaLH'CE:Lu'Vir fir i=1,.:5Ne (28)

Alternativ kann auch die Masseninderung der einzelnen Komponenten unter Beriicksichti-
gung der Molmasse der einzelnen Komponenten M; mit der Reaktionsgeschwindigkeit r in

Zusammenhang gesetzt werden.
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% r— ST . Nc (29)
T

Fiir die Modellierung der Reaktionsgeschwindigkeit einer heterogen katalysierten Reaktion
existieren verschiedene Ansiitze. In der vorliegenden Arbeit wird mit dem pseudohomogenen
Modell gearbeitet, das die Reaktionsgeschwindigkeit r iiber einen StoBansatz unter Verwen-

dung der Bulkphasenaktivitidtenen a; beschreibt.

Ne . Nc vt
r=m—r=k(T) [] (@) =k(T) T (a)™ (30)
i,vi<0 i,vi>0

Die Temperaturabhingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten ky, (7°) und k; (7') wird
durch den Arrhenius-Ansatz beschrieben:

E;

kj(T) =kj-exp {:AEJT-J fir j=hr (31
Der préexponentielle Faktor &} sowie die Aktivierungsenergie E; sind Parameter, die zur Be-
schreibung einer Reaktionskinetik an experimentelle Daten angepasst werden. Durch die Ein-
fithrung einer geeigneten Referenztemperatur T* im Arrhenius-Ansatz

. Eif1 1

Ki(T) = k;(T")-exp [—E’ (—fﬁ)] fir j=h,r (32)
kann die Parameteranpassung an experimentelle Daten vereinfacht werden [108], weshalb in
der vorliegenden Arbeit mit Gleichung (32) gearbeitet wird. Beide Formulierungen (Glei-
chungen (31) und (32)) sind gleichwertig und lassen sich ineinander iiberfiihren.

2.3 Konzeptioneller Verfahrensentwurf

Aufgrund der Vielzahl der verschiedenen Ansitze des konzeptionellen Verfahrensentwurfs,
dessen systematische Erforschung mittlerweile iiber 40 Jahre zuriickreicht [141], wird an
dieser Stelle nur ein kurzer Uberblick iiber Shortcut-Methoden gegeben, um die Methoden
dieser Arbeit in die Literatur einzuordnen. Fiir eine Beschreibung weiterer Methoden der

Prozesssynthese sei auf die chrsichlsbeilréige von Li und Kraslawski [70] sowie Wester-
berg [141] verwiesen.

2.3.1 Graphischer Entwurf und rechnergestiitzte Shortcut-Methoden

Bei der thermodynamischen Analyse wird ausgenutzt, dass jede Grundoperation eines Pro-

zesses eine An z i i
derung der Zusammensetzung eines Gemisches bewirkt. Diese Anderungen
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konnen aufgrund unterschiedlicher physikalisch-chemischer Phinomene (chemische Gleich-
gewichte und Phasengleichgewichte bej Reaktions-Destillations-Prozessen) als definierte Be-
wegungen im Konzentrationsraum skizziert werden. Durch die Kombination der verschie-
denen Grundoperationen, konnen die Bewegungen im Konzentrationsraum so gestaltet wer-
den, dass die gewiinschien Produktspezifikationen erreicht werden und Nebenproduktstrime
oder Riickfiihrungsstrome minimiert werden. Allerdings miissen bei den moglichen Bewegun-
gen im Konzentrationsraum die physikalisch-chemischen Limitierungen, denen die einzelnen
Grundoperationen unterliegen, beriicksichtigt werden.

Fiir den Entwurf destillativer Trennverfahren haben sich graphische Methoden, die auf
Riickstands- und Destillationslinien (siche Abschnitt 2.3.2) basieren, als Standardwerkzeug
etabliert [32, 121]. Aufbauend auf den Riickstandsliniendiagrammen wurden zunichst Metho-
den fiir homogene Stoffsysteme entwickelt [133, 31]. Durch eine Uberlagerung des Fliissig-
fliissig Gleichgewichts erfolgte in weiteren Arbeiten die Betrachtung von Stoffsystemen mit
heteroazeotropem Verhalten [92, 93]. In gleicher Weise wurde durch eine Uberlagerung des
chemischen Gleichgewichts und der Verwendung transformierter Konzentrationen die Analy-
se der Reaktivdestillation ermoglicht [17, 18]. In den Biichern von Doherty und Malone [32]
sowie Stichlmair und Fair [121] werden die Methoden zum graphischen Entwurf destillativer
Trennverfahren auf Basis von Riickstandsliniendiagrammen an zahlreichen Beispielen vor-
gestellt und erldutert. Durch eine Betrachtung des chemischen Gleichgewichts konnen auch
Reaktoren graphisch analysiert werden. Fiir andere Grundoperationen, z.B. Extraktion [75],
wurden ebenfalls graphische Methoden entwickelt. Allerdings konnen graphische Methoden
nur fiir Stoffsysteme mit bis zu vier Komponenten eingesetzt werden, da in diesen Fillen noch
eine Visualisierung moglich ist.

Ein graphischer Entwurf rein destillativer Trennverfahren wird in der Regel bei ternédren Gemi-
schen, auch mit der Beriicksichtigung e¢ines moglichen Phasenzerfalls bei der Heteroazeotrop-
destillation, angewendet [32, 121]. Deshalb sind moderne Prozesssimulatoren mittlerweile mit
der Moglichkeit, Riickstandslinien- und Destillationsliniendiagramme zu erzeugen, ausgestat-
tet. Miissen allerdings stchiometrische Zwangsbedingungen der Reaktionen und Riickfiih.—
rungen zwischen verschiedenen Apparaten beriicksichtigt werden, ist eine graphische Analyse
erniiren Stoffsystemen kaum noch durchfiihrbar, weshalb eine rechner-
ist. Da eine allgemeingiiltige mathematische Formu-
ozessschritte fiir ternére

von Hand selbst bei t
gestiitzte Unterstiitzung wiinschenswert

lierung der thermodynamischen Limitierungen bereits fiir einzelne Pr

Stoffsysteme schwer umzusetzen ist [21, 79], werden bei den rechnergestiitzten Methoden

zum FlieBbildentwurf meist heuristische Regeln, die Entscheidungen iiber die verwendeten

Prozessschritte und weitere Prozessparameter treffen, verwendet [36, 104, 126, 137]. Die An-

wendung heuristischer Regeln erlaubt auch einen FlieBbildentwurf fiir Stoffsysteme mit mehr

als drei Komponenten.

Aufbauend auf den Erkenntnissen der Riickstandslinien bzw. Riickstandsliniendiagramme
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wurde zun#chst fiir ternéire Stoffsysteme eine rechnergestiitzte Shortcut-Methode, die Rand-
wertmethode [69], zur Bestimmung des Mindestenergiebedarfs bei der Destillation nichtidea-
ler Mischungen entwickelt. Diese Methode wurde sukzessive weiterentwickelt und auf qua-
ternire Stoffsysteme erweitert (z.B. [61, 62, 125]). Eine neuere Methode zur Bestimmung
des Mindestenergiebedarfs einfacher Kolonnen ist die Rektifikationskdrpermethode {19], die
in den letzten zehn Jahren ebenfalls kontinuierlich erweitert wurde. Ubersichten zu den ein-
zelnen Erweiterungen der Rektifikationskorpermethode auf komplexere destillative Verfahren
(z.B. Extraktivdestillation und Reaktivdestillation) und andere Grundoperationen (z.B. Ex-
traktion, Pervaporation und Schichtkristallisation) finden sich z.B. in den Arbeiten von Briig-
gemann [29] und Wallert [139].

In der vorliegenden Arbeit wird die oo/eo- Analyse (sieche Abschnitt 2.3.3) verwendet, die
ebenfalls eine vereinfachte Betrachtung der Destillation auf Basis von Riickstandslinien-
und Destillationsliniendiagrammen erlaubt. Diese Methode, die der Identifikation thermo-
dynamisch mdglicher Trennschnitte dient, wurde erstmals in der russischen Literatur vor-
gestellt [90, 109] und in der westlichen Welt zur Analyse mehrfach stationdrer Zustinde bei
der Entrainerdestillation wiederentdeckt [21, 68]. Sowohl bei der homogenen Azeotropde-
stillation als auch der Heteroazeotropdestillation wurde die e/eo- Analyse systematisch ein-
gesetzt [20, 21, 22, 80, 79]. AuBerdem wurde gezeigt, dass mit dieser Methode auch eine
Analyse der entsprechenden Trennsequenzen moglich ist [35, 54, 129, 130]. Durch eine ge-
eignete Betrachtung der Reaktion (z.B. chemisches Gleichgewicht) kénnen auch gekoppelte
Reaktions-Destillations-Prozesse mit Riickfiihrungen [24, 28, 81] analysiert werden. In be-
stimmten Fillen ist auch eine Erweilerung auf die Reaktivdestillation moglich [52, 55, 56].

2.3.2 Riickstands- und Destillationslinien

Riickstands- und Destillationslinien erméglichen eine anschauliche Darstellung der Dampf-
Flissigkeits Gleichgewichte terniirer und quaterniirer Stoffgemische. Im Folgenden sollen die
Definitionen der Riickstands- und Destillationslinien sowie ihre wesentlichen Eigenschaften
kurz erfdutert werden. Eine ausfiihrlichere Diskussion der Riickstands- und Destillationslinien
findet sich in den Ubersichtsarbeiten von Kiva et al. [66] und Widagdo und Seider [142].

Definition

Riickstandslinien beschreiben die Anderung der Zusammensetzung der fliissigen Phase bei
der offenen Verdampfung [32, 33]. Bei dieser einstufigen Batchdestillation wird durch Wir-
mez_ufuhr kontinuierlich Dampf erzeugt, der mit der fliissigen Phase, dem Riickstand, im
Gleichgewicht steht. Dabei gehen zundchst die leichtersiedenden Komponenten in die Dampf-
phase itber, weshalb die Menge des Riickstandes kontinuierlich abnimmt und sich seine Zu-
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sammensetzung dndert. Aus der Bilanzierung des Riickstandes leitet sich die Differentialglei-
chung der Riickstandslinie

d—é:f(_\‘f—xi) filr =iy —1 33)
her, die die Anderung der Zusammensetzung der fliissigen Phase in Abhéngigkeit einer di-
mensionslosen Verweilzeit T als Integrationsparameter beschreibt [66]. Durch Integration von
Gleichung (33) kombiniert mit der Berechnung des Dampt-Fliissigkeits Gleichgewichts (Glei-
chung (14)) kénnen Riickstandslinien zur Beschreibung der fliissigen Phase bestimmt werden.
Werden mehrere Riickstandslinien im Konzentrationsdreieck oder -tetraeder einer Mischung
in sogenannten Riickstandsliniendiagrammen (siche Abbildung 3a) zusammengefasst, kann
das Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht kompakt und anschaulich dargestellt werden [32, 34].
Ubertragen auf die kontinuierliche Destillation, geben die kontinuierlichen Riickstandslinien
die Kolonnenprofile einer Packungs- bzw. Fiillkérperkolonne bei unendlichem Riicklauf qua-
litativ wieder, wenn die Hohe der Einbauten als Integrationsparameter geschen wird [32, 68].
Sie sind sogar identisch, wenn der Stoffdurchgangskoeffizient fiir alle Komponenten derselbe
ist und der Stoffiibergangswiderstand auf der Dampfseite liegt [135, 145].

Destillationslinien ergeben sich aus der Betrachtung der Destillationskolonne mit dem Gleich-
gewichtsstufenmodell, die ebenfalls mit unendlichem Riicklauf betrieben wird. Sie setzen
sich aus einer Folge von Phasengleichgewichtszustinden (Konoden des Dampf-Fliissigkeits
Gleichgewichts) ausgehend von einem Fliissigkeitszustand x, zusammen. Zunichst wird die
Zusammensetzung des im Gleichgewicht stehenden Dampfes }_6 durch Anwendung der Pha-
sengleichgewichtsbezichung (14) bestimmt. Bei unendlichem Riicklauf ist diese gleich der
Konzentration der Fliissigphase, die aus der dariiberlicgenden Stufe ablduft usw. [32, 41].
Daraus ergibt sich mathematisch eine Rekursionsformel

Xyt =Yy (En) 5 G4
die einen diskreten Verlauf einer Destillationslinie ergibt [66]. Der Index n kann dabei als Stu-
fenzahl der betrachteten Kolonne gesehen werden [95]. Da die Rekursionsformel sowohl vor-
wiirts als riickwirts angewendet werden kann, sind Destillationslinien homogener Gemische
invertierbar [66]. Destillationslinien kdnnen analog zu den Riickstandskurven im Konzentra-

tionsraum in Form von Destillationslinienkarten dargestellt werden (siehe Abbildung 3b). Die

Destillationslinien entsprechen somit bei der Betrachtung einer Destillationskolonne mit dem

Gleichgewichtsstufenmodell den Konzentrationsprofilen bei unendlichem Riicklauf [32].

Mathematisch gesehen basieren sowohl Riickstands- als auch Destillationslinien auf dem glei-

chen Vektorfeld der Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtskonoden. Die cntsprechenden. dyna-
allerdings nicht identisch, da sie entweder als Differentialgleichung

’ ind
i 34)) formutiert werden [128].

(Gleichung (33)) oder als Differenzengleichung (Gleichung (
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Abbildung 3: a) Riickstandslinien- und b) Destillationsliniendiagramm eines terndren Gemi-
sches (O instabiler Knoten, O stabiler Knoten, A Sattel).

Beide weisen aber sehr #hnliche Eigenschaften auf, z.B. besitzen sie dieselben singuliren
Punkte und verhalten sich in der Umgebung dieser Punkte gleich [128]. Detaillierte Diskussio-
nen der Unterschiede und Gemeinsamkeiten von Riickstands- und Destillationslinien finden
sich z.B. in [66, 135, 142]. Da Riickstandslinien in der Literatur weiter verbreitet sind, werden
im weiteren Verlauf nur noch die Eigenschaften der Riickstandslinien detailliert erldutert. Die
diskutierten Eigenschaften gelten aber in entsprechender Weise auch fiir Destillationslinien.

Singulére Punkte, invariante Mannigfaltigkeiten und Separatrizen

Das Verhalten von Riickstandslinien wird im Wesentlichen durch die Anzahl, die Lage und
die lokalen Eigenschaften der singuléren Punkte bestimmt [66, 142]. Singuldre Punkte sind
Fixpunkte oder auch stationiire Punkte, die sich ergeben, wenn die rechte Seite der Differen-
tialgleichung (33) gleich Null ist. Dies ist bei Reinstoffen und Azeotropen der Fall, da die
Zusammensetzungen dieser Punkte in der gasformigen und fliissigen Phase im Gleichgewicht
identisch sind. Aus der Differentialgleichungstheorie ist bekannt, dass der Typ des singuldren
Punktes von den Vorzeichen der Eigenwerte von Gleichung (33) abhiingt [66]. Sind die Eigen-
werte, die bei Riickstandslinien immer reell sind, und die dazugehérigen Eigenvektoren der

singulédren Punkte bekannt, kann das Verhalten der singulidren Punkte eindeutig charakterisiert
werden (siehe Tabelle 1).

Entsprechend der Vorzeichen ihrer Eigenwerte wird bei den singuldren Punkten zwischen
stabilen Knoten (N, , alle Eigenwerte negativ), instabilen Knoten (Nk“", alle Eigenwerte posi-
tiv) und Sattelpunkten (5] bzw. S, positive und negative Eigenwerte) unterschieden. Jeder
singuldre Punkt wird auferdem durch eine stabile und eine instabile invariante Mannigfal-
tigkeit charakterisiert [14, 128]. Als stabile invariante Mannigfaltigkeit wird die Gesamtheit
aller Punkte definiert, deren Riickstandslinien fiir ¥ — o gegen den singuldren Punkt stre-
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Tabelle 1: Charakterisierung der singulidren Punkte ternédrer und quaterniirer Stoffsysteme.

Anzahl der Typ des Bikenwerte ) Dimension der
Komponenten | Singuldren = invarianten Mannigfaltigkeit
Nc Punktes MlAa] A stabil [ instabil

N  [=0]>0] - 0 2
3 N, <0|<0]| — 2 0
Sy >0|<0| - 1 1
N; =0 |>0[>0 0 3
A N, <0[<0][<0 3 0
S/ >0[<0]|<0 2 1
5 >0,>0]<0 I 2

ben. Entsprechend wird unter einer instabilen invarianten Mannigfaltigkeit die Menge aller
Punkte, deren Riickstandslinien fiir T — —eo zu einem singuldren Punkt laufen, verstanden.
Mit Ausnahme der null- und eindimensionalem Mannigfaltigkeiten bestehen alle invarianten
Mannigfaltigkeiten aus unendlich vielen Riickstandslinien. Deshalb stellen die Grenzen des
Konzentrationsraums (bindre Kanten des Konzentrationsdreiecks bzw. ternére Seitenflichen
des Konzentrationstetraeders) immer invariante Mannigfaltigkeiten der jeweiligen Untersys-
teme dar [25].

Die invarianten Mannigfaltigkeiten in der Umgebung der singuldren Punkte entsprechen den
von den Eigenvektoren aufgespannten Eigenriumen der singuldren Punkte [14, 128]. Durch
die Analyse der Eigenwerte und Eigenvektoren ergibt sich dic Lage, dic Stabilitit und die
Dimension der invarianten Mannigfaltigkeiten (siehe Tabelle 1). Die Eigenrdume der Eigen-
vektoren mit A; < 0 ergeben stabile invariante Mannigfaltigkeiten und die Eigenrdume der
Eigenvektoren mit 4; > 0 ergeben instabile invariante Mannigfaltigkeiten. Die Summe der Di-
mensionen der stabilen und instabilen invarianten Mannigfaltigkeiten entspricht somit immer
der Dimension des Konzentrationsraumes (N¢ — 1, fiir eine Mischung aus Ne Komponenten).
In Tabelle 2 sind die Eigenschaften der singuldren Punkte am Beispiel der in Abbildung 3a
dargestellten Riickstandskurvenkarte anschaulich erldutert.

Nach der Definition der invarianten Mannigfaltigkeiten beginnen folglich alle Riickstandsli-
nien in instabilen Knoten und enden in stabilen Knoten. Da sich die Riickstandslinien nicht
schneiden, nihern sie sich den Sattelpunkten je nach Startwert immer weiter an bis genau eine
Riickstandslinie, die Grenzriickstandslinie oder Separatrix, den Sattelpunkt mit einem stabi-
len oder instabilen Knoten verbindet (vgl. Abbildung 3). Mathematisch gesehen entspricht
eine Separatrix, je nachdem ob sie den Sattelpunkt mit einem instabilen oder stabilen Knoten
verbindet, entweder der stabilen oder instabilen invarianten Mannigfaltigkeit des dazugehd-
rigen Sattelpunktes [14, 128]. Fiir cine Mischung aus Ng Komponenten kann die Dimension
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Tabelle 2: Charakterisierung der singulidren Punkte des Riickstandsliniendiagramms aus Ab-

bildung 3a.
des 3 invariante
Punkt s%i;mn ] Figenwerte Mannigfaltigkeit
Punktes A | A ] stabil [ instabil
A Ny [ >0 >0 Punkt A Region A-Az-C
B NF >0 >0 Punkt B Region B-Az-C
24 NT <0 <0 Region A-B-C Punkt C
Az S5 >0 <0 Linie A-B Linie Az-C

der Separatrizen zwischen 1 (isolierte Separatrix) und Nc — 2 variieren [25]. In ternéiren Sys-
temen sind somit Separatrizen immer eindimensionale Linien und in Systemen mit mehr als
drei Komponenten kénnen sowohl ein- als auch mehrdimensionale Separatrizen vorkommen.

Destillationsgebiete und Destillationsgrenzen

Abbildung 3a verdeutlicht, dass Separatrizen das Konzentrationsgebiet in mehrere Konzen-
trationsgebiete unterteilen konnen. Diese Gebiete besitzen eine gemeinsame Schar an Riick-
standslinien, die jeweils in einem gemeinsamen instabilen Knoten beginnen und in einem ge-
meinsamen stabilen Knoten enden [66]. Solche Riickstandslinienregionen werden iiblicher-
weise als Destillationsgebiete bezeichnet, da die Kopf- und Sumpfprodukte einer Destilla-
tionskolonne auf einer gemeinsamen Riickstandslinie liegen miissen [32, 121]. Gemif der
Eigenschaften der singuliren Punkte entspricht somit ein Destillationsgebiet der instabilen
invarianten Mannigfaltigkeit des entsprechenden instabilen Knotens bzw. der stabilen inva-
rianten Mannigfaltigkeit eines stabilen Knotens (vgl. Abbildung 3a und Tabelle 2).

Als Destillationsgrenzen werden die Separatrizen bezeichnet, die das Konzentrationsgebiet in
mehrere Destillationsgebiete unterteilen [66, 110, 142]. Allerdings kisnnen nur N — 2 dimen-
sionale Separatrizen das Konzentrationsgebiet in verschiedene Regionen (Destillationsgebie-
te) unterteilen [25]. Folglich sind die Destillationsgrenzen ternirer Stoffsysteme eindimensio-
nale Linien (Grenzriickstandslinien) und kénnen durch Lésen der Differentialgleichung (33)
einfach bestimmt werden (siehe Abbildung 3a). Bei quaterndren und hoheren Mischungen
sind die Destillationsgrenzen Jjedoch zweidimensionale Flichen bzw. mehrdimensionale Kér-
per, die zwar ebenfalls den invarianten Mannigfaltigkeiten der Sattelpunkte entsprechen (vel.
Tabelle 1), aber nicht explizit durch die Differentia]gleichung der Riickstandlinien (33) be-
schrieben werden. Jedoch ist eine numerische Modellierung der Destillationsgrenzen iiber
Riickstandslinien ndherungsweise moglich [23, 96, 97]. Allerdings erschwert das stark nicht-
lineare Verhalten der Phasengleichgewichte bereits die zuverldssige Bestimmung der Topolo-
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gie eines quaterndren Dampf-Flussigkeits Gleichgewichts. Die Topologie ist im Wesentlichen
durch die Anzahl der singuliren Punkte und ihre Verbindungen untereinander iiber Riick-
standslinien bestimmt. Mittlerweile existiert jedoch auch fiir dieses Problem eine Lésung fiir
beliebig komplexe Mehrstoffgemische [25], die im Rahmen dieser Arbeit in ein Software-
werkzeug imlementiert wurde. Ist die Topologie des Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts er-
mittelt, lasst sich die Geometrie der Separatrizen und somit der mehrdimensionalen Destilla-
tionsgrenzen durch eine segmentweise Linearisierung bestimmen, die beliebig genau erfolgen
kann (sieche Abschnitt 3.2).

Dampf-Flissigkeits Gleichgewichtsdiagramme

Fiir die Zwecke des konzeptionellen Verfahrensentwurfs geniigt es prinzipicll, das Verhal-
ten von Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichten in Form von strukturellen Riickstands- bzw.
Destillationsliniendiagrammen, d.h. Diagramme in denen nur die Separatrizen eingezeich-
net sind, darzustellen [66]. Da diese Diagramme allein aus dem Dampf-Fliissigkeits Gleich-
gewicht berechnet werden, wird in der vorliegenden Arbeit der Begriff Dampf-Fliissigkeits
Gleichgewichtsdiagramme fiir die strukturellen Riickstands- bzw. Destillationsliniendiagram-
me verwendet. Die Bestimmung der Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramme mit dem
entwickelten Softwarewerkzeug basiert auf der Berechnung von Destillationslinien. Da das
entwickelte Programm auch auf die Verwendung von Riickstandslinien, die in der praktischen
Anwendung iiblicher sind, vorbereitet ist, werden dic Eigenwerte der singuldren Punkte der
Destillationslinien jedoch mit dem Faktor -1 multipliziert, um eine einheitliche graphische
Darstellung struktureller Riickstands- bzw. Destillationsliniendiagramme zu ermoglichen.
Deshalb gilt es zu beachten, dass in den Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagrammen die-
ser Arbeit die singuliren Punkte und die Richtungsverliufe der Separatrizen geméB den struk-
turellen Riickstandsliniendiagrammen bezeichnet sind, obwohl ihre Berechnung auf Destilla-
tionslinien basiert. Allerdings sind die Unterschiede der strukturellen Riickstandslinien- bzw.

Destillationsliniendiagrammen fiir die praktische Anwendung der /eo- Analyse vernachlis-

sigbar.

2.3.3 oo /co- Analyse

In der vorliegenden Arbeit werden beim konzeptionellen Verfahrensentwurf nur Destillations-
kolonnen mit einem Zulaufstrom und einem Kopf- und Sumpfproduktstrom betrachtet. Bei
der rigorosen Simulation dieser Zweiproduktkolonnen mit dem Gleichgewichtsstufenmodell
enem Zulaufstrom und Druck vier frei wiihlbare Parameter, die Anzahl an

miissen bei gegeb:
sowie Abtriebsteil Ny bzw. Ny, das Riicklaufverhiltnis R

Gleichgewichtsstufen im Verstérker-
und z.B. der Kopfabzugsstrom K an die Trennaufgabe angepasst werden (siehe Abbildung 4a).
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Abbildung 4: a) Modellierung einer Destillationskolonne mit dem Gleichgewichtsstufen-
modell, b) e/ - Kolonne zur destillativen Trennung.

Bei der oo/so- Analyse werden Destillationskolonnen betrachtet, die unendlich hoch sind
{unendliche Zahl der Trennstufen im Abtriebsteil Ny und im Verstirkerteil Ny) und un-
ter unendlichem Riicklauf betrieben werden [90, 109]. Diese in Abbildung 4b dargestellten
oo /oo-Kolonnen besitzen somit die maximal erreichbare Trennkapazitidt und die Anzahl der
Parameter reduziert sich auf das Splitverhiltnis, das in der vorliegenden Arbeit als Verhiltnis
des Kopfproduktstromes bezogen auf den Zulaufstrom definiert wird:

3
=

K n
= £l (35)

Nc
¥ At
i=1

T

n
I
:r-ql 3.

Durch die Variation des Splitverhiltnisses S im gesamten Definitionsbereich [0, 1] kann iiber-
priift werden, ob die gewiinschten Produktzusammensetzungen einer Trennaufgabe mit vor-
gegebener Zulaufzusammensetzung erreicht werden. Zwar ist die maximale Trennkapazitit
in einer realen Kolonne nicht zu erreichen, aber die thermodynamischen Grenzen der De-
stillation, die durch das Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht festgelegt sind, werden bei dieser
Betrachtung verdeutlicht. Auerdem wurde in der Literatur [52, 53, 79, 80] gezeigt, dass sich
reale Kolonnen im Vergleich zu den /o=~ Kolonnen #hnlich verhalten und sich die Ergebnisse
durchaus auf praktische Anwendungen iibertragen lassen.

Die erreichbaren Trennschnitte einer eo/sa-Kolonne stellen thermodynamisch limitierte
Grenztille dar, da sie auBer der Mengenbilanz (Mengenbilanzlinie als Geradenstiick) auch
thermodynamische Bedingungen erfiillen miissen [21, 22], die sich aus dem Dampf-
Fliissigkeits Gleichgewicht beim betrachteten Betriebsdruck der Kolonne ergeben. Da das
Konzentrationsprofil einer Destillationskolonne mit unendlichem Riicklauf bei Packungsko-

lonnen durch den Abschnitt einer Riickstandslinie und bei Bodenkolonnen durch den Ab-
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schnitt einer Destillationslinie wiedergegeben wird, miissen die Zusammensetzungen des
Kopf- und Sumpfproduktes auf einer gemeinsamen Riickstands- bzw. Destillationslinie lie-
gen. AuBerdem miissen die Konzentrationsprofile wegen der Annahme einer unendlich ho-
hen Kolonne mindestens einen singuldren Punkt, der einem Reinstoff bzw. einem Azeotrop
entspricht, enthalten [21, 22]. Da die singulidren Punkte immer den instabilen und stabilen
Knoten sowie den Sattelpunkten der Riickstandslinen- oder Destillationslinien entsprechen,
kénnen bei einer es/oo-Kolonne folgende drei Typen von Trennschnitten unterschieden wer-
den [21, 22], die in Abbildung 5a fiir eine vorgegebene Zulaufzusammensetzung am terniren
Beispielsystem aus Abbildung 3a dargestellt sind:

1. Trennschnitte deren Zusammensetzung des Kopfproduktes immer identisch ist mit der
Zusammensetzung eines instabilen Knotens (Leichtsieder) und die Sumpfproduktzu-
sammensetzung entsprechend der Mengenbilanz und der Zulaufzusammensetzung im
dazugehorigen Destillationsgebiet liegt (Typ I).

2. Trennschnitte deren Zusammensetzung des Sumpfproduktes immer identisch ist mit
der Zusammensetzung eines stabilen Knotens (Schwersieder) und die Kopfprodukitzu-
sammensetzung entsprechend der Mengenbilanz und der Zulaufzusammensetzung im

dazugehorigen Destillationsgebiet liegt (Typ II).

3. Trennschnitte, deren Konzentrationsprofile derart verlaufen, dass die Produktzusam-

mensetzungen auf den Separatrizen liegen und die Sattelpunkte als Mittelsieder ent-
halten (Typ III).

Abbildung 5: oo/e-- Analyse zur destillativen Trennung eines terniren Stoffgemisches bei
vorgegebenem Zulaufstrom Z: a) oo /oa-Trennschnitte nach [21, 22.]: —Typ 1,
——-TypIl, ---- Typ 11 (® Kopfprodukt, ® Sumpfprodukt) b) Erreichbare Zu-
sammensetzungen der Kopf- (- - - - und Sumpfprodukte (- --).

Fiir die in Abbildung 5a angenommene 7ulaufzusammensetzung wird bei dem Trennschnitt

vom Typ I die reine Komponente A (instabiler Knoten) als Kopfprodukt gewonnen und die

Sumpfprodukizusammensetzung entspricht einer terndren Mischung im Destillationsgebiet
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A-Az-C. Beim Grenzfall vom Typ Il wird die reine Komponente C (stabiler Knoten) als
Sumpfprodukt und eine terndre Mischung im Destillationsgebiet A-Az-C als Kopfproduk:
abgezogen. Wird der Trennschnitttyp I11 betrachtet, wiirde im Kopf eine binire Mischung aus
A und B (Binirachse A-Az) abgezogen werden, wobei das zugehorige Sumplfprodukt einer
Zusammensetzung auf der Separatrix Az-C entspricht. Werden die in Abschnitt 2.3.2 erlduter-
ten Eigenschaften der singuldren Punkte beriicksichtigt, kénnen die erreichbaren Kopf- und
Sumpfproduktzusammensetzungen der Trennschnitte einer oo/eo-Kolonne immer den inva-
rianten Mannigfaltigkeiten der singuldren Punkte zugeordnet werden. Die Kopfproduktzu-
sammensetzungen der einzelnen Trennschnitte entsprechen den stabilen invarianten Mannig-
faltigkeiten und die Sumpfproduktzusammensetzungen den instabilen invarianten Mannig-
faltigkeiten der im Kolonnenprofil auftretenden singuldren Punkte (vgl. Abbildung 5a und
Tabelle 2).

Abbildung 5a zeigt, dass die erreichbaren Kopf-und Sumpfproduktzusammensetzungen ei-
ner eo/e=- Kolonne nur von der Zulaufzusammensetzung, dem Dampf-Fliissigkeits Gleichge-
wichtsdiagramm und der Mengenbilanz abhiingig sind. Dabei wird der Typ des Trennschnitts
iiber das Splitverhiltnis (siehe Gleichung (35)) festgelegt. Ist das Dampf-Fliissigkeits Gleich-
gewichtsdiagramm beim Betriebsdruck der Kolonne bekannt, werden bei der oo foo- Analyse
fiir eine vorgegebene Zulaufzusammensetzung alle erreichbaren Kopf- und Sumpfprodukt-
zusammensetzungen durch die Variation des Splitverhiltnisses identifiziert (siche Abbil-
dung 5b). Bei dem in Abbildung 5b dargestellten Beispiel ergibt sich bei einem Splitverhéltnis
von Null in der eo/cc- Kolonne der Typ I als Trennschnitt. Das Kopfprodukt besteht dabei aus
der reinen Komponente A (instabiler Knoten) und das Sumpfprodukt besitzt dieselbe Zusam-
mensetzung wie der Zulaufstrom. Mit steigendem Splitverhiltnis wandert das Sumpfprodukt
bei gleichbleibender Kopfproduktzusammensetzung entlang der gestrichelten Linie bis es auf
der Separatrix liegt. Ab diesem Punkt wird mit steigendem Splitverhiiltnis eine binire Mi-
schung aus A und B als Kopfprodukt gewonnen und die Zusammensetzung des Sumpfpro-
duktes stimmt gemif der Mengenbilanz und der thermodynamischen Bedingungen mit der
Seperatriz Az-C iiberein (Trennschnitte vom Typ III). Wird bei weiter steigenden Splitver-
hiltnissen als im Sumpfprodukt die reine Komponente C abgezogen und als Kopfprodukt wird
eine terndre Mischung erreicht, was dem Trennschoittstyp 1T entspricht. Bei einem Splitver-

hiiltnis von | entspricht schlieBlich die Kopfproduktzusammensetzung der Zusammensetzung
des Zulaufs.

Abbildung 5b verdeutlicht, dass bei vorgegebener Zulaufzusammensetzung der gesamte sta-
tionéire Betriebsbereich einer Kolonne allein auf Basis der Mengenbilanz und dem Dampf-
Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramm bei einem vorgegebenen Kolonnendruck untersucht
werden kann, Durch die Auftragung der erreichbaren Produktzusammensetzungen iiber dem
Splitverhiiltnis in sogenannten Bifurkationsdiagrammen kinnen mit der oofco-

5 P ; : Analyse auch
mehrfach stationdre Zustinde einer Destillationskolonne identifiziert werden

die allerdings
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nicht Gegenstand dieser Arbeit sind. Ausfiihrliche Erlduterungen zur Bestimmung mehrfach
stationdrer Zustdnde mit der oo/eo-Analyse finden sich z.B. bei Bekiaris et al. [21, 22] und
Miiller [79].

Abbildung 5b zeigt auBerdem, dass die eo/eo- Analyse bei ternidren Stoffsystemen, durch Ein-
zeichnen der entsprechenden Mengenbilanzlinien in die Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts-
diagramme, graphisch sehr leicht umzusetzen ist. Prinzipiell kann die oo/oc- Analyse auch im
dreidimensionalen Konzentrationsraum eines quaterniren Stoffsystems durchgefiihrt werden,
wenn das entsprechende Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramm bestimmt wurde. Al-
lerdings ist die graphische Anwendung der eo/eo- Analyse in diesem Fall auf Stoffsysteme mit
einfachem Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsverhalten beschrinkt [22, 24, 89]. Zudem feh-
len bis heute zuverlidssige Werkzeuge zur Synthese von Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts-
diagrammen bei Stoffgemischen mit mehr als drei Komponenten, weshalb die Anwendung
der oo /oo~ Analyse zur Lisung praktischer Probleme bislang weitgehend auf Ternéirsysteme
beschrinkt war.

Um eine rechnergestiitzte s /e - Analyse durchfiihren zu konnen, miissen jedoch die thermo-
dynamischen Limitierungen der Trennschnitte mathematisch beschrieben werden. Diese Auf-
gabe ist, aufgrund des teilweise stark nichtlinearen Verhaltens der Damp!-Flissigkeits Gleich-
gewichte, selbst bei terniren Stoffsystemen aufwendig [21, 79]. Soll zudem die Untersuchung
von Stoffsystemen mit mehr als drei Komponenten ermdglicht werden, muss berticksichtigt
werden, dass die mehrdimensionalen Separatrizen (Destillationsgrenzen) nur noch numerisch
ermittelt werden kinnen [23, 96, 97]. Da einzelne Punkte der mehrdimensionalen Separari-
zen iiber die Berechnung von Riickstands- bzw. Destillationslinien niherungsweise bestimmt
werden kénnen, bietet es sich an die mehrdimensionalen Separatrizen der Dampf-Fliissigkeits
Gleichgewichtsdiagramme segmentweise zu linearisieren (siche Kapitel 3). Dadurch konnen
die thermodynamischen Limitierungen der Trennschnitle einer /e~ Kolonne abschnittswei-
se durch lineare Gleichungen beschrieben werden (siche Abschnitt 4.3). Werden zudem die
Mengenbilanzen in Komponentenmolenstromen formuliert, konnen o/eo-Kolonnen durch li-
neare Gleichungssysteme représentiert werden (siche Abschnitt 4.1). Dadurch kénnen die
Nichtlinearititen des Apparatemodells vermieden werden [37] und eine rechnergestiitzte
oo /ec- Analyse kann zuverlissig durchgefiihrt werden, da alle Losungen, sofern sie existie-
ren, sicher gefunden werden. Auf diese Weise werden auch mehrfach stationdre Zusténde
eindeutig identifiziert.

Fiir den konzeptionellen Verfahrensentwurf kann die Betrachtung thermodynamisch limitier-
ter Grenzfille, auch auf andere Grundoperationen iibertragen werden (siche Abschnitt 2.3.1).
Sind die Fliissig-fliissig Gleichgewichte bzw. fliisssigen Mehrphasengleichgewichte bekannt,
ist eine Modellierung von Dekantern moglich. Fiir Reaktoren kann das chemische Gleichge-

wicht zur Beschreibung der thermodynamischen Limitierungen herangezogen werden. Wird

die segmentweise Linearisierung auch auf chemische Gleichgewichte, Fliissig-fliissig Gleich-
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gewichte und fliissige Mehrphasengleichgewichte angewendet, konnen die erreichbaren Pro-
duktzusammensetzungen dieser Apparate ebenfalls durch lineare Gleichungen abschnittswei-
se reprisentiert werden. Dadurch kénnen sowohl Reaktoren als auch Dekanter analog zu
den Destillationskolonnen durch lineare Gleichungssysteme modelliert werden (siche Kapi-
tel 4). Werden diese vereinfachten Apparatemodelle miteinander kombiniert, kiinnen belie-
bige Verschaltungen der Apparate, die in der vorliegenden Arbeit als gekoppelte Reaktions-
Destillations-Prozesse bezeichnet werden, analysiert werden (siehe Kapitel 5).
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3 Segmentweise Linearisierung
thermodynamischer Eigenschaften

3.1 Segmentweise Linearisierung

Die segmentweise Linearisierung thermodynamischer Eigenschaften ist eine rein mathemati-
sche Methode und kann prinzipiell auf Stoffsysteme mit einer beliebigen Anzahl an Kompo-
nenten angewendet werden. In der vorliegenden Arbeit wurde die segmentweise Linearisie-
rung relevanter Stoffeigenschaften jedoch nur fiir Mischungen mit bis zur vier Komponenten
in ein Softwarewerkzeug implementiert, da hierfiir eine Visualisierung und somit eine an-
schauliche Validierung méglich ist. Durch die segmentweise Linearisierung relevanter Stoffei-
genschaften werden Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichte, chemische Gleichgewichte, Fliissig-
fliissig Gleichgewichte und fliissige Mehrphasengleichgewichte abschnittsweise durch lineare
Elemente modelliert, die durch einfache lineare Gleichungen

Ne
Y e =0 (36)
i=1

und Ungleichungen
Ne
Yax<0 37
=1

beschrieben werden kénnen. In Tabelle 3 sind die einzelnen linearen Elemente aufgefiihrt, die
bei der segmentweisen Linearisierung der thermodynamischen Eigenschaften ternérer und

quaternirer Stoffsysteme zum Einsatz kommen.

Jedes dicser linearen Elemente wird durch eine bestimmte Anzahl linearer Gleichungen Ng;

reprisentiert. Die jeweiligen Grenzen der Elemente werden durch eine bestimmte Anzahl li-
nearer Ungleichungen Ny beschrieben. Allgemein werden auch konvexe Vielecke eindeutig

durch eine bestimmte Anzahl an lincaren Ungleichungen beschrieben und kdnnen somit als

lineare Elemente eingesetzt werden. Da diese Elemente den Rechenaufwand beim rechner-

gestiitzten konzeptionellen Entwurf deutlich verringern, wurden sie bei der Implementierung

in das Softwarewerkzeug beriicksichtigt (sieche Anhang B.1.1). Allerdings beschrinkt sich die

folgende Erlduterung der segmentweisen Linearisierung, der besseren Anschauung wegen,
o

auf Dreiecke und Tetraeder.
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Tabelle 3: Lineare Elemente der segmentweisen Linearisierung bei ternéren und quaterniren

Stoffsystemen.

Nc Lineares Element Npim | Na1 | Ny |
Punkt . 0 2 0

3 | Liniensegment M 1 1 2
konvexes Vieleck mit Npy; Punkten 2 0 Npkg“
z.B. Dreieck A 2 0 3
Punkt . 0 3 [ 10
Liniensegment e 1 Z‘I 2

i konvexes- Vieleck mit Npy; Punkten 2 1 ] Npgt
z.B. Dreieck A 2 1 3
konvexes Polyeder mit Ny Flichen 3 0 Ng
z.B. Tetraeder 3 0 B
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3.2 Dampf-Flussigkeits Gleichgewicht

Die segmentweise Linearisierung der Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichte soll am Beispiel
der terndren azeotropen Mischung, deren Riickstandsliniendiagramm (Abbildung 3a) bereits
in Abschnitt 2.3.2 erldutert wurde, verdeutlicht werden (siche Abbildung 6a).

B B

A cd - o A

Abbildung 6: Segmentweise lincarisiertes Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramm ei-
nes terniren Stoffsystems (O instabiler Knoten, [J stabiler Knoten, A Sattel-
punkt): a) Segmentweise Linearisierung der Separatrix (— nichtlineare Sepa-
ratrix, - - - linearisierte Separatrix) b) Modellierung der invarianten Mannigfal-
tigkeiten durch lineare Elemente.

Die nichtlineare Separatrix (Linie Az-C) kann durch die Bestimmung von Diskretisierungs-
punkten segmentweise linearisiert werden [37]. Jedes dieser Liniensegmente wird gemédB Ta-
belle 3 durch eine lineare Gleichung (Gleichung (36)) beschrieben und die jeweiligen Seg-
mentenden werden durch zwei lineare Ungleichungen (Gleichung (37)) festgelegt. Dadurch
kann die Separatrix abschnittsweise durch lineare Gleichungen und Ungleichungen model-
liert werden. Dabei lassen sich die Verldufe gekriimmter Separatrizen durch die segmentweise
Linearisierung iiber die Zahl der verwendeten Diskretisierungspunkte beliebig genau wieder-
geben. Abbildung 6b zeigt, dass die invarianten Mannigfaltigkeiten der singuliren Punkte mit
den in Tabelle 3 aufgefiihrten linearen Elementen modelliert werden konnen, wenn die Se-
paratrizen segmentweise linearisiert sind. In Tabelle 4 sind die jeweiligen linearen Elemente
aufgefiihrt, durch die die invarianten Mannigfaltigkeiten der singuldren Punkte aus Abbil-
dung 6b modelliert werden. An dieser Stelle sei nochmals vermerkt, dass gemiB Tabelle 3
statt der Dreiecke A-P;-C, A-P2-P; und A-Az-P; auch das konvexe Fiinfeck A-Az-P;-P;-C
zur Modellierung der instabilen invarianten Mannigfaltigkeit des singuléren Punktes A (Re-

gion A-Az-P,-P;-C) verwendet werden kann (siche Anhang B.1.1).

Die segmentweise Linearisierung der Separatrizen kann bei quaternéren Stoffsystemen auf

dic gleiche Art erfolgen, die hier fiir ternére Systeme erldutert wurde. Dabei werden die ein-

dimensionalen Separatrizen quaterndser Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichte wiederum durch
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Tabelle 4: Charakterisierung der invarianten Mannigfaltigkeiten der singulﬁren.Punkte des li-
nearisierten Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramms aus Abbildung 6a.

Typ des invariante
Punkt | Singuliren Mannigfaltigkeit
Punktes stabil instabil
Region A-Az-P>-P;-C |
A Nf Punkt A (Dreiecke A-P;-C,
A-P3-P; und A-Az-P;)
Region B-Az-P;-P;-C
B Ny Punkt B (Dreiecke B-P;-C,
B-P;-P; und B-Az-P;)
(! N Dreieck A-B-C Punkt C
Linie Az-P;-P;-C
Az S5 Linie A-B (Liniensegmente Az-P,,
Pz—Pl und P]-C)

Liniensegmente modelliert, deren Diskretisierungspunkte vollig analog zum terndren Fall di-
rekt aus der nichtlinearen Separatrix bestimmt werden. Die gekriimmten zweidimensionalen
Separatrizen, die den Konzentrationsraum eines quaterniren Stoffsystems in mehrere Gebiete
unterteilen (Destillationsgrenzen), werden durch lineare Dreieckssegmente répriisentiert (vel.
Tabelle 3). In Abbildung 7 ist das Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramm eines quater-
niren Beispielsystems dargestelit.

Abbildung 7: Segmentweise linearisiertes Dam:
nes quaterniren Beis
(© instabiler Knoten

_ p_f-Flﬁssigkeits Gleichgewichtsdiagramm ei-
plelsyst_cms mit zwei Lcichlsicderazeotropen Az und Az
, O stabiler Knoten, A Sattelpunky).
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Dieses Stoffsystem besitzt zwei Leichtsiederazeotrope Az; und Az, und eine zweidimensio-
nale Separatrix, die allerdings nicht stark gekriimmt sein soll und somit in guter Niherung
durch das Dreieck A-Az-Az; modelliert werden kann. Basierend auf dieser segmentweisen
Linearisierung der Separatrix kénnen die invarianten Mannigfaltigkeiten der singuliiren Punk-
te analog zu den terniren Stoffsystemen abschnittsweise durch die in Tabelle 3 dargestellten
linearen Elemente beschrieben werden. In Tabelle 5 sind dic jeweiligen linearen Elemente
der segmentweise linearisierten invarianten Mannigfaltigkeiten der singuliren Punkte des in
Abbildung 7 dargestellien Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramms zusammengestellt.

Tabelle 5: Charakterisierung der invarianten Mannigfaltigkeiten der singuliiren Punkte des li-
nearisierten Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramms aus Abbildung 7.

Typ des invariante
Punkt | Singuldren Mannigfaltigkeit
Punktes stabil i instabil
Nf Punkt A Tetraeder A-B-C-D
B Sf’ Dreieck A-B-Az, Linie B-D
C Ny Tetraeder A-C-Az;-Azy Punkt C
Region A-B-D-Azi-Az;
D Ny (Tetraeder A-D-Az;-Az; Punkt D
und A-D-B-Az,)
2 Linie C-Az;-D
‘ Separatrix A-Az;-Azp 4s
Az S5 c y i (Liniensegmente C-Az
2 (Dreieck A-Az;-Az;) S(iH A )
Az, S5 Linie A-Azp Dreieck B-C-D

Zur segmentweisen Linearisierung der Separatrizen quaternérer Stoffsysteme muss jedoch ih-
re geometrische Struktur (ein- oder zweidimensionale Geometrie) bekannt sein, die sich im
Wesentlichen aus der Topologie des Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts, d.h. der Anzahl und
der Lage der singuliren Punkte (Reinstoffe und Azeotrope) sowie ihre Verbindungen unter-
einander, ergibt (siche Abschnitt 2.3.2). Die Bestimmung der Topologie und somit der Sepa-
ratrizen des Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts erfolgt mit dem von Blagov und Hasse vor-
gestellten evolutioniiren Ansatz [25], der in der vorliegenden Arbeit in ein Softwarewerkzeug
implementiert wurde. Fiir die segmentweise Linearisierung der ein- bzw. zweidimensionalen

Separatrizen wurden ebenfalls geeignete Algorithmen entwickelt. Die Diskretisierungspunkte

der eindimensionalen Separatrizen konnen analog zu den Separatrizen terndrer Stoffsytseme

direkt aus der Berechnung von Riickstands- bzw. Destillationslinien ermittelt werden. Bei

den zweidimensionalen Separatrizen wird den zunéchst grob diskretisierten Geometrien (z.B.
Dreieck A-Az;-Az, in Abbildung 7), die sich direkt aus der Topologie des Dampf-Fliissigkeits
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Gleichgewichts ergeben, schrittweise ein neuer Diskretisierungspunkt hinzugefiigt, seine La-
ge im Konzentrationsraum ermittelt und die Geometrie der Separatrizen aktualisiert. Da be-
liebig viele Punkte zweidimensionaler Separatrizen durch die Berechnung von Riickstands-
bzw, Destillationslinien niherungsweise bestimmt werden konnen [23, 96, 97], kann die Mo-
dellierung der Geometrien der Separatrizen durch eine hohe Anzahl an linearen Segmenten
sehr genau erfolgen. Eine ausfiihrlichere Erlduterung der Vorgehensweise der segmentweisen
Linearisierung der zweidimensionalen Separatrizen ist im Anhang B.1.2 dargestellt.

Mit den entwickelten Algorithmen ist es moglich, Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdia-
gramme beliebig komplexer terndrer und quaternidrer Mischungen in diskretisierter Form zu-
verlissig zu bestimmen, wobei der Diskretisiecrungsgrad vom Benutzer vorgegeben wird. Da
bei terniren Stoffsystemen die Separatrizen den Grenzriickstandslinien entsprechen, werden
diese von der Software durch Losen der Ditferentialgleichung (33) als nichtlineare Kurven
bestimmt. Der Benutzer hat in diesem Fall die Moglichkeit, die Diskretisierungspunkte fiir
die Linearisierung der Separatrizen interaktiv zu setzen. Generell sollten die Separatrizen mit
mdglichst wenig Diskretisierungspunkten aufgeléist werden, da sich hieraus die Zahl der li-
nearen Apparatemodelle einer Destillationskolonne ergibt, die in den Rechenaufwand bei der
oo/oo- Analyse linear eingeht (siehe Kapitel 4).

Abbildung 8 zeigt das linearisierte Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht des terniren Stoffsys-
tems Wasser (W), Ethanol (EtOH) und Tetrahydrofuran (THF) bei 1 bar, das mit dem NRTL-
Modell unter der Annahme eines idealen Gasverhaltens berechnet wurde (Modellparameter
siehe Tabelle 35 in Anhang A.2.1). Das Stoffsystem besitzt zwei Separatrizen (Destillations-
grenzen), die den globalen Leichtsieder, das binire Azeotrop Wasser-Tetrahydrofuran (insta-
biler Knoten), jeweils mit den anderen beiden binren Leichtsiederazeotropen (Sattelpunkte)
verbinden. In dem in Abbildung 8 gezeigten Beispiel werden die beiden Separatrizen (De-

stillationsgrenzen) und die jeweiligen Destillationsgebiete mit insgesamt 12 Liniensegmenten
bereits sehr gut wiedergegeben.

Ein weiteres Beispiel ist das Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht des Ternirsystems Aceton
(Ace)-Ethanol (EtOH)-Chloroform (Chloro) bei 1 bar (siche Abbildung 9), das ebenfalls mit
dem NRTL-Modell unter der Annahme eines idealen Gasverhaltens berechnet wurde (Modell-

parameter siche Tabelle 37 in Anhang A.2.1). Dieses Stoffsystem besitzt ein ternires Azeo-

trop (Sattelpunkt) und zwei binire Azeotrope, das Leichtsiederazeotrop Ethanol-Chloroform

(in-stabi]f?r Knoten) und das Schwersiederazeolrop Aceton-Chloroform (stabiler Knoten). Die
beiden nichtlinearen Separatrizen (Destillationsgr
trau(.)nsraum in vier Destillationsgebiete aufteilen, kénnen durch 14 Diskretisierungspunkte
bereits sehr gut wiedergegeben werden. Bej diese

ks : ‘ - m Stoffsystem haben jeweils zwei Destilla-
lonsgebiete einen gemeinsamen instabilen Knoten (Reinstoff Aceton und Leichtsiederazeo-
trop Eth?nol-Chloroform) und einen gemeinsamen stabilen Knoten (Reinstoff Ethanol und
Schwers:edcrazeotmp Aceton—ChIorofonn).

enzen) des Stoffsystems, die den Konzen-
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THF

Abbildung 8: Segmentweise linearisiertes Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht des terndren
Stoffsystems Wasser (W), Ethanol (EtOH), Tetrahydrofuran (THF) bei 1 bar
(Berechnung mit dem NRTL-Modell unter Annahme cines idealen Gasverhal-

tens, Modellparameter siche Tabelle 35 in Anhang A.2.1)), Konzentrationen in
mol/mol.

Chloro

linearisiertes Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramm des
terniren Stoffsystems Aceton (Ace), Ethanol (EtOH) und Chloroform ((_Jhloro)
bei 1 bar (Berechnung mit dem NRTL-Modell unter Annahme eines idealen
Gasverhaltens, Modeliparameter siehe Tabelle 37 in Anhang A.2.1), Konzen-

trationen in mol/mol.

Abbildung 9: Segmentweise
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Im Gegensatz zu ternéren Stoffsystemen werden die Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichte qua-
terniirer Stoffsysteme von der entwickelten Software ohne weitere Eingriffe des Benutzers
automatisch generiert. Dabei werden die Separatrizen so lange diskretisiert, bis alle Lini-
ensegmente der eindimensionalen Separatrizen und alle Kanten der Dreieckssegmente der
zweidimensionalen Separatrizen kiirzer als eine vom Benutzer definierte Vorgabelinge sind
(automatische Diskretisierung).

Abbildung 10 zeigt das komplexe Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht der quaterniren azeotro-
pe Mischung aus Chloroform (Chloro), Ethanol (EtOH), Methanol (MeOH) und Aceton (Ace)
bei 1 bar, das zwei ternire und vier bindre Azeotrope besitzt. Die Modellierung des Systems
erfolgte mit dem NRTL-Modell und der Annahme eines idealen Verhaltens der Gasphase
(Modellparameter siche Tabelle 37 in Anhang A.2.1). In dem System liegen zwei zweidimen-
sionale Separatrizen (Destillationsgrenzen) vor, die den Konzentrationsraum in vier verschie-
dene Destillationsgebiete aufteilen. Die beiden Destillationsgrenzen werden aufgrund ihrer
starken Kriimmung jeweils durch eine Vielzahl linearer Dreieckssegmente approximiert.

Ein weiteres Beispiel ist in Abbildung 11 in zwei unterschiedlichen Ansichten dargestellt. Die
quaterndre azeotrope Mischung aus Aceton (Ace), Ethanol (EtOH), Chloroform (Chloro) und
n-Hexan (n-Hex) weist bei 1 bar ein dufierst komplexes Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts-
diagramm auf. Das Stoffsystem besitzt insgesamt neun Azeotrope: fiinf bindre, drei terniire
und ein quaternires Azeotrop. In dem System existieren vier zweidimensionale Separatrizen
(Destillationsgrenzen), die wiederum jeweils durch eine hohe Anzahl von linearen Dreiecks-
segmenten reprisentiert werden. Diese Destillationsgrenzen teilen den Konzentrationsraum
in sechs verschiedene Destillationsgebiete. Zur Modellierung des Dampf-Fliissigkeits Gleich-
gewichts der Mischung wurde das NRTL-Modell zusammen mit der Annahme einer idealen
Gasphase verwendet (Modellparameter siche Tabelle 38 in Anhang A.2.1).

Die Abbildungen 8 bis 11 verdeutlichen, dass die entwickelten Al gorithmen in der Lage sind
beliebig komplexe Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramme zuverliissig zu bestimmen.
Fiir die Darstellung der Ergebnisse quaterndrer Stoffsysteme kann der Tetraeder des Kon-
zentrationsraums beliebig rotiert werden (siche Abbildung 11). AuBerdem kénnen mit der
entwickelten Software Teile des Konzentrationsgebietes vergréBert werden, um z.B. die Lage
der Separatrizen im Konzentrationsraum in bestimmten Bereichen genauer zu untersuchen.
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EtOH

Ciam

Abbildung 10: Segmentweise linearisiertes Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramm
des guaterniren Stoffsystems Aceton (Ace), Chloroform (Chloro), Methanol
(MeOH) und Ethanol (EtOH) bei 1 bar (Berechnung mit dem NRTL-Modell
unter Annahme eines idealen Gasverhaltens, Modellparameter siehe Tabel-
le 37 in Anhang A.2.1), Konzentrationen in mol/mol.
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3.3 Chemisches Gleichgewicht

Je nachdem wieviele linear unabhiingige Reaktionen Ny an einem Reaktionssystem betei-
ligt sind, ergeben sich verschiedene Geometrien fiir den Teil des Konzentrationsraums, in
dem chemisches Gleichgewicht herrscht. Die Dimension dieses Teilraums, der im Folgenden
vereinfachend als chemisches Gleichgewicht bezeichnet wird, ergibt sich aus der Differenz
der Dimension des Konzentrationsraums und der Anzahl der linear unabhiingigen Reaktio-
nen (NSS, = Nc — 1 — Ng). Tabelle 6 gibt einen Uberblick iiber die méglichen Geometrien
des chemischen Gleichgewichts von Reaktionssystemen, die aus drei oder vier Komponenten
bestehen.

Tabelle 6: Charakterisierung des chemischen Gleichgewichts ternérer und quaternérer Stoff-
systeme mit N linear unabhingigen Reaktionen.

chemisches Gleichgewicht
Hig | o N[()}i?n Geometrie
3 1 1 Linie
2 0 Punkt
1 2 Fliche
4 2 1 Linie
3 0 Punkt

Dic Bestimmung segmentweise linearisierter chemischer Gleichgewichte eines Reaktionssys-
tems erfolgt vollig analog zur Linearisierung der Separatrizen bei den Dampf-Fliissigkeits
Gleichgewichten. Die chemischen Gleichgewichte ternérer Systeme werden bei einer linear
unabhingigen Reaktion (Ng = 1) durch Liniensegmente beschrieben, die das nichtlineare che-
mischen Gleichgewicht abschnittsweise linear approximieren (siche Tabelle 6). Abbildung 12
zeigt die segmentweise Linearisierung des chemischen Gleichgewichts einer ternéren reakti-
ven Mischung (Reaktion: A + B = C). Jedes dieser Liniensegmente kann geméR Tabelle 3
wiederum durch eine lineare Gleichung (Gleichung (36)) und zwei lineare Ungleichungen
(Gleichung (37)) modelliert werden. Treten in einem terniren Stoffsystem zwei linear unab-
hiingige Reaktionen auf (Ng = 2), schneiden sich die Gleichgewichtslinien der beiden Reak-
tionen in einem Punkt, der das chemische Gleichgewicht des gesamten Reaktionssystems
reprisentiert (siche Tabelle 6). Die segmentweise Lincarisierung der chemischen Gleichge-
wichte quaternirer Reaktionssysteme erfolgt analog.

Zur Bestimmung der segmentweise linearisierten chemischen Gleichgewichte ternérer und

quaternirer Stoffsysteme wurde in der vorliegenden Arbeit cin geeigneter Algorithmus ent-

wickelt und in ein Softwarewerkzeug implementiert. Dabei werden zunichst die Ng linear

unabhiingigen Reaktionen eines Reaktionssystems bestimmt. Dadurch ist auch die gesuch-
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c A

Abbildung 12: Segmentweise Linearisierung des chemischen Gleichgewichts eines terniren
Stoffsystems mit der Reaktion A + B = C (— nichtlineares und - - - segment-
weise linearisiertes chemisches Gleichgewicht).

te Geometrie des chemischen Gleichgewichts festgelegt. Uber die Ny Schliisselkomponenten
kann ein fiir die Diskretisierung geeigneter Unterraum des Konzentrationsraums der Dimen-
sion NGS = Nc — 1 — N (z.B. Bingirkante A-B bei Abbildung 12) ermittelt werden [127]. Fiir
jeden Diskretisierungspunkt in den ermittelten Unterrdumen kann die entsprechende Zusam-
mensetzung im chemischen Gleichgewicht berechnet werden, wenn die Gleichgewichtskon-
stanten der Mg linear unabhiingigen Reaktionen bekannt sind. Dadurch ergeben sich Diskre-
tisierungspunkte fiir das chemische Gleichgewicht des betrachteten Reaktionssystem und die
entsprechende Geometrie kann abschnittsweise durch die entsprechenden linearen Elemente
aus Tabelle 3 modelliert werden. Dabei konnen die Geometrien der chemischen Gleichge-
wichte durch eine groBere Anzahl an Diskretisierungspunkten beliebi g genau wiedergegeben
werden. Die Diagramme der chemischen Gleichgewichte werden von der entwickelten Soft-
ware nach Vorgabe der Anzahl an Diskretisierungspunkien automatisch generiert, wobei die
aus den Ng Schliisselkomponenten ermittelten Unterrdume dquidistant diskretisiert werden.

In Abbildung 13 ist als Beispiel eines quaterndren reaktiven Stoffsystems mit einer li-
near unabhingigen Reaktion (Wg = 1) das chemische Gleichgewicht des Stoffsystem der
Methylacetat-Hydrolyse (siche Reaktion <V> in Abschnitt 6.2.1) dargestellt. Die zweidimen-
sionale Fliche des chemischen Gleichgewichts wird durch lineare Dreieckssegmente, die je-
weils durch eine Gleichung und drei Ungleichungen eindeutig bestimmt sind (vgl. Tabelle 3),
abschnittsweise modelliert. Bei der Bestimmung des chemischen Gleichgewichts der betrach-

teten Fliissigphasenreaktion wurden die Aktivitdtskoeffizienten mit dem NRTL-Modell be-
rechnet (Modellparameter siche Tabelle 28).

Sind an einem quaterniren Reaktionssystem zwei linear unabh

. dngige Gleichgewichtsreak-
tionen beteiligt (Ng = 2), e S

: : : S0 entspricht das chemische Gleichgewicht einer Reaktion alleine
ctrachtet wiederum einer gekriimmten Fliche (siche Abbildungen 14a und 14b). Das chemi-
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HAc

MeAc

MeOH
Abbildung 13: Segmentweise linearisiertes chemisches Gleichgewicht der Fliissigphasen-
reaktion der Methylacetat-Hydrolyse (Reaktion V) mit InK, = —1,83 (Be-

rechnung mit dem NRTL-Modell, Modellparameter siche Tabelle 28), Kon-
zentrationen in mol/mol.

sche Gleichgewicht des Gesamtreaktionssystems ergibt sich aus der Schnittlinie der Gleich-
gewichtsflichen der beiden Reaktionen (siche Abbildung 14c). Diese nichtlincare Gleichge-
wichtslinie kann wiederum durch Liniensegmente abschnittsweise modelliert werden, wenn
die entsprechenden Diskretisierungspunkte bestimmt wurden. Bei Reaktionssystemen mit drei
linear unabhingigen Reaktionen (Ng = 3), ist das chemische Gleichgewicht wiederum durch
einen Punkt im Konzentrationsraum eindeutig beschrieben (siehe Tabelle 6).

Das entwickelte Werkzeug kann auch den Zusammenhang zwischen den Destillationsgrenzen
und dem chemischen Gleichgewicht in einem Diagramm darstellen. Als Beispiel zeigt die
Abbildung 15 das quaternire reaktive System bestehend aus Ethanol (EtOH), Isobuten (IB),
tert-Butylethylether (ETBE) und n-Butan (NBUT) bei einem Druck von 8 bar. Zur Modellie-
rung des chemischen Gleichgewichts der sidurekatalysierten Fliissigphasenreaktion

H*

(CH3),C=CH;>+ C,HsOH = (CH3)3COC2Hs (1)
S——— — N — R )
Isobuten (IB) Ethanol (EtOH) tert-Butylethylether (ETBE)

wurde eine temperaturabhingige Gleichgewichtskonstante verwendet [134]. Das Dampf-
Fliissigkeits Gleichgewicht wurde mit dem UNIFAC-Modell beschrieben (Modellparame-

ter nach [6]), wobei die Nichtidealitdt der Gasphase durch die Redlich-Kwong-Soave-

Zustandsgleichung beriicksichtigt wurde. Das Stoffsystem besitzt drei bindre Azeotrope und
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Abbildung 14: Segmentweise linearisiertes chemisches Gleichgewicht eines quaterniren Bei-
spiclsystems mit zwei Reaktionen: a) Linearisiertes chemisches Gleichge-
wicht der Reaktion 1: A | B = C mit InK, 1 =2, b) Linearisiertes chemisches
Gleichgewicht der Reaktion 2: A +C = D mit InK, » = 3, c) Linearisiertes

chemisches Gleichgewicht beider Reaktionen kombiniert, Konzentrationen in
mol/mof.
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EtOH

®

Chemisches

Gleichgewicht Destillations-

grenze

NBUT

Schnittlinie

1B

Abbildung 15: Linearisiertes Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht kombiniert mit dem seg-
mentweise linearisierten chemischen Gleichgewicht im reaktiven System
Ethanol (EtOH), Isobuten (IB), tert-Butylethylether (ETBE) und n-Butan
(NBUT) bei 8 bar (Berechnung mit dem UNIFAC-Modell, Modellparameter
nach [6]), Konzentrationen in mol/mol.

eine zweidimensionale Separatrix (Destillationsgrenze), die den Konzentrationsraum in zwei
Destillationsgebiete unterteilt und sich mit der ebenfalls zweidimensionalen Fliche des che-

mischen Gleichgewichts schneidet.

3.4 Flissig-flissig Gleichgewicht und flissige
Mehrphasengleichgewichte

Um beim konzeptionellen Verfahrensentwurf eine eindeutige Modellierung von Dekantern
zu ermdglichen, miissen Flissig-fliissig Gleichgewichte und fliissige Mehrphasengleichge-
wichte zuverlissig bestimmt werden. Sind dic Binodalkurven bekannt, ist es moglich die
Fliissig-fliissig Gleichgewichte und die fliissigen Mehrphasengleichgewichte von Ternérsys-
temen durch geeignete Diskretisierungselemente segmentweise zu linearisieren [37, 113].

Fliissig-fliissig Gleichgewichte in Mehrkomponentensystemen werden iiblicherweise durch
Berechnung einzelner Konoden untersucht. Um einen Uberblick iiber das gesamte Phasenver-
halten zu gewinnen, werden daher in der Regel Homotopieverfahren eingesetzt, die von einem
bekannten Phasenverhalten der Randsysteme ausgehen. Aufgrund der Komplexitit des mog-
lichen Phasenverhaltens (siche Abbildung 67 in Anhang B.2.2), sind Homotopieverfahren,
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insbesondere beim Auftreten fliissiger Mehrphasengleichgewichte und metastabiler Zustin-
de, nicht immer zuverlissig. Fiir den konzeptionellen Verfahrensentwurf werden jedoch fiir

diese Aufgabe robuste Verfahren bendtigt.

In der vorliegenden Arbeit wurde eine neue geometrische Methode, die Umhiillendenmetho-
de, zur Bestimmung segmentweise linearisierter Fliissig-fliissig Gleichgewichte und fliissiger
Mehrphasengleichgewichte entwickelt. Diese Methode basiert auf der Minimierung der mo-
laren freien Mischungsenthalpie iiber die Bestimmung der konvexen Umhiillenden des dis-
kreten Verlaufs der molaren freie Mischungsenthalpie Agm"‘ (sieche Abschnitt 2.1.3). Da die
Berechnung der konvexen Umbhiillenden ein rein mathematisches Problem darstellt, kann die
Umbhiillendenmethode prinzipiell auf Systeme mit beliebiger Anzahl an Komponenten ange-
wendet werden. Allerdings erfolgte ihre Implementierung in ein Softwarewerkzeug nur fiir
Mischungen mit bis zur vier Komponenten, da in diesen Fallen eine Visualisierung und somit
anschauliche Validierung méglich ist.

Zunichst wird die Umhiillendenmethode am Beispiel der Bestimmung des Fliissig-fliissig
Gleichgewichts im Bindrsystem Nitromethan — 1-Hexanol erliutert, bevor auf ihre Erweite-
rung fiir ternéire und quaterniire Stoffsysteme sowie die Implementierung eingegangen wird.
In der vorliegenden Arbeit wird bei der Modellierung der Fliissig-fliissig Gleichgewichte und
der fliissigen Mehrphasengleichgewichte der Druckeinfluss auf die fliissi gen Phasen vernach-
ldssigt, weshalb auf eine Angabe des Drucks immer verzichtet werden kann. Die auf gefiihrten
experimentelle Daten wurden iiberwiegend bei Umgebungsdruck ermittelt.

3.4.1 Binare Stoffsysteme

In Abschnitt 2.1.3 wurde erldutert, dass zur Bestimmung des Fliissig-fliissig Gleichgewichts
eines bindren Gemischs bei konstanter Temperatur, der konzentrationsabhiingige Verlauf der
molaren freien Mischungsenthalpie Ag™* untersucht werden kann. In Abbildung 16a ist die
V-orgehenSWcise des Tangentenkriteriums am Beispiel des Fliissig-fliissig Gleichgewichis der
biniren Mischung Nitromethan und 1-Hexanol bei einer Temperatur von 25 °C dargestellt.
Durch Anlegen einer Doppeltangente an den nichtlinearen Verlauf der molaren freien Mi-

schun, i mix die d ini
gsenthalpie Ag™* | die das Minimum der betrachteten GriBe in diesem Konzentrations-

bereich darstellt, kisnnen die Zusammensetzungen der beiden im Gieichgewicht stehenden

Phasen xy und x{; identifiziert werden (siche Abschnitt 2.1.3).

In Abbildung 16b ist im Vergleich zum Tangentenkriterium das Vorgehen der Umbhiillenden-
methode dargestellt, bei der die Zusammensetzun

Gleichgewichts in diskretisierter Form ermitteit
schungsenthalpie Agmix
dazugehorige konvexe
konvexen Umbhiillende

gen der beiden Phasen des Fliissig-fliissig
werden. Hierzu wird die molare freie Mi-
an einzelnen Stiitzstellen (Diskretisierungspunkie) berechnet und die
Umhiillende bestimmt. Werden die einzelnen linearen Segmente der
nuntersucht, zeigt sich, dass diese in den stabilen Konzentrationsberei-
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Abbildung 16:
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Bestimmung des Flissig-fliissig Gleichgewichts am Beispiel der binédren Mi-
schung Nitromethan (N) und 1-Hexanol (H) bei 25 °C: a) Doppeltangente
(~--) an den kontinuierlichen Verlauf der molaren freien Mischungsenthalpie
Ag™* (—), b) Diskreter Verlauf der molaren freien Mischungsenthalpie Ag™™*
(e) und seine konvexe Umhiillende (- - -) (Berechnungen mit dem UNIQUAC-
Modell, Modelparameter siche Tabelle 44 in Anhang A.2.3).
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chen, immer benachbarte Diskretisierungspunkte miteinander verbinden. Uber den instabilen
und metastabilen Konzentrationsbereich dagegen erstreckt sich ein Segment, das zwei nicht
benachbarte Diskretisierungspunkte miteinander verbindet und die Doppeltangente in diskre-
tisierter Form reprisentiert. Folglich entsprechen die Zusammensetzungen der beiden betei-
ligten Diskretisierungspunkte dieses linearen Segments den Zusammensetzungen der beiden
Phasen des Fliissig-flilssig Gleichgewichts x}; und x{; in diskretisierter Form. Zur Bestimmung
der Zusammensetzungen der beiden Phasen wurde in Abbildung 16b nur eine geringe Anzahl
an Diskretisierungspunkten verwendet, weshalb sich Differenzen zu den mit dem Tangen-
tenkriterium ermittelten Konzentrationen ergeben (vgl. Abbildung 16a). Wird allerdings die
Anzahl der Stiitzstellen zur Berechnung der Umhiillenden erhtht, konnen die Zusammenset-
zungen der beiden Phasen beliebig genau bestimmt werden.

3.4.2 Ternére und quaternare Stoffsysteme

Die oben fiir binire Stoffsysteme vorgestellte Umhiillendenmethode kann bei terniren und
quaterniéiren Systemen véllig analog angewendet werden. Dadurch erméglicht diese Metho-
de eine vollstindige Stabilititsanalyse des betrachteten Stoffsystems und identifiziert ein-
deutig die global stabilen Gleichgewichtszustinde unabhiéngig von der Anzahl koexistie-
render Phasen. Bei Terniirsystemen stellt die konvexe Umhiillende des diskretisierten Ver-
laufs der molaren freien Mischungsenthalpie eine gekriimmte Fliche im dreidimensiona-
len Raum (Ag“‘i"(xl , X2)) dar, die abschnittsweise durch lineare Dreieckssegmente reprisen-
tiert wird. Bei quaterndren Stoffsystemen wird die Umhiillende folglich segmentweise durch
TeLra@der modelliert, da sie einem dreidimensionalen Kérper im vierdimensionalen Raum
(Ag™™(x1, x2, x3)) entspricht. Analog zu den Bindrsystemen kénnen die linearen Segmente
(Dreiecke und Tetraeder), dic sich iiber die heterogenen Konzentrationsgebiete aufspannen,
eindeutig identifiziert werden und erlauben somit die Bestimmung der Zusammensetzungen
aller im Gleichgewicht stehender Phasen. Im Folgenden wird die Umbhiillendenmethode zur
Bestimmung segmentweise linearisierter Fliissig-fliissig Gleichgewichte und fltissiger Mehr-
phasengleichgewichte von Mehrkomponentenmischungen am Beispiel ternérer Stoffsysteme
erliutert, da t}ierﬁir noch eine anschauliche Erlduterung der Vorgehensweise im dreidimen-
sionalen Ag™*-Raum moglich ist. Die entwickelten Algorithmen zur Bestimmung der kon-
vexen Umhiillenden der Ag™*-Verlzaufe sind Jjedoch allgemein gehalten und kisnnen auch zur
Bestimmung von Fliissig-fliissi g Gleichgewichten und flizssigen Mehrphasengleichgewichten
quaterndrer Mischungen eingesetzt werden, Eine ausfiihrliche Beschreibung zur Softwareim-
plementierung der Umhiillendenmethode findet sich im Abschnitt B.2.1 im Anhang.
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Methode

Bei terndren und quaterniren Stoffsystemen wird analog zu den Bindrsystemen die mola-
re freie Mischungsenthalpie Ag™* an einzelnen Stiitzstellen (Diskretisierungspunkien) be-
rechnet und die konvexe Umhiillende dieser Punktmenge bestimmt. In Abbildung 17 ist der
diskrete konzentrationsabhéngige Verlauf der molaren freien Mischungsenthalpie Ag™™ des
terndren Stoffgemisches Wasser (W), 1-Butanol (BuOH) und Ethylacetat (EAc) bei 20 °C
dargestelit.

Ag™
0

Abbildung 17: Molare freie Mischungsenthalpie Ag™* im Ternirsystem Wasser (W),
1-Butanol (BuOH) und Ethylacetat (EAc) bei 20 °C (Berechnung der einzel-
nen Stiitzstellen mit dem UNIQUAC-Modell, Modellparameter siehe Tabel-
le 44 in Anhang A.2.3), Konzentrationen in mol/mol.

Zum besseren Verstindnis sind die Punkte, die den Verlauf in den jeweiligen Bindrsystemen
repriisentieren, durch Linien hervorgehoben. Im Binérsystem 1-Butanol — Ethylacetat ist der
Verlauf der molaren freien Mischungsenthalpie Ag™* stets nach unten konvex und es existiert
nur eine stabile fliissige Phase. Der Verlauf der molaren freien Mischungsenthalpie Ag™* in
den Bindrsystemen mit Wasser weist dagegen sowohl konvexe als auch konkave Kurvenbe-
reiche auf, die jedoch in Abbildung 17 teilweise schwer zu erkennen sind. In diesen Bindrsys-
temen treten jeweils Flissig-flissig Gleichgewichte auf, die sich in den terniren Konzentra-
tionsraum erstrecken. Im terndren Stoffsystem bildet sich eine Bandmischungsliicke aus, die
gemdB der im Anhang B.2.2 in Abbildung 67 dargestellten Klassifikation des Phasenverhal-

tens dem Typ d zugeordnet werden kann.

Abbildung 18a zeigt die Umhiillende des diskreten Ag™* Verlaufs sowie dic Projektion der

resultierenden Dreieckssegmente in den Konzentrationsraum. Im Vergleich zu bindren Sys-

temen ist die Identifikation der linearen Segmente (Dreiecke), die sich iiber homogene bzw.
heterogene Konzentrationshereiche aufspannen, deutlich aufwendiger. Allerdings lisst sich
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Ag™ BuOH
0
w EAc
BuOH w ' ' EAc
a) b)

Abbildung 18: Konvexe Umhiillende des diskretisierten Verlaufes der molaren freien Mi-
schungsenthalpie Ag™* im Ternérsystem Wasser (W), 1-Butanol (BuOH)
und Ethylacetat (EAc) bei 20 °C: a) Darstellung im dreidimensionalen
Ag™*_Raum, b) Projektionen der konvexen Umhiillenden in den Konzentra-
tionsraum, Konzentrationen in mol/mol.

diese Klassifizierung der Dreieckssegmente durch geeignete geometrische und thermodyna-
mische Kriterien, auf die bei der Implementierung im Anhang B.2.1 niher eingegangen wird,
ebenfalls formalisieren. Aus Abbildung 18b geht hervor, dass eine Vielzahl kleiner Dreiecke
existiert, die benachbarte Punkte miteinander verbinden. Diese Dreiecke erstrecken sich -
analog zu den Liniensegmenten, die benachbarte Punkte bei Binirsystemen miteinander ver-
binden (vgl. Abschnitt 3.4.1) — iiber den homogenen Konzentrationsbereich. AuBerdem sind
auch groBere unregelmiflige Dreiecksegmente erkennbar, die jeweils eine kurze Seitenkante
und zwei lingere Seitenkanten besitzen. Da die lingeren Seitenkanten dieser Dreiecke keine
benachbarten Punkte miteinander verbinden, spannen sie sich iiber einen groferen Konzen-
trationsbereich auf, der dem Fliissig-fliissig Gleichgewicht des terniren Stoffsystems Wasser

(W), 1-Butanol (BuOH) und Ethylacetat (EAc) bei 20 °C und 1 bar in diskretisierter Form
entspricht.

In Abbildung 19 sind alle Dreieckssegmente, die sich iiber den heterogenen Konzentrations-
raum erstrecken, sowohl im dreidimensionalen Ag™*-Raum als auch in ihrer Projektion in
den Konzentrationsraum des ternéren Stoffsystems dargestellt. Die Binodalkurven der beiden
Phasen setzen sich im gezeigten Beispiel aus den einzelnen Liniensegmenten zusammen, die
in der Projektion in den Konzentrationsraum (Abbildung 19b) den kurzen Seitenkanten der
Dreiecke, die sich iiber das Phasenzerfallsgebiet aufspannen, entsprechen. Folglich stellen die
langen Kanten der gezeigten Dreiecke diskretisicrte Konoden des Fliissig-fliissig Gleichge-
wichts dar. Das in Abbildung19b grob wiedergegebene Phasenzerfailsgebiet kann beliebig
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Ad™
g BuOH

w EAc

BuOH
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EAc

Abbildung 19: Bestimmung des segmentweise linearisierten Fliissig-fliissig Gleichgewichts
im Terndrsystem Wasser (W), 1-Butanol (BuOH) und Ethylacetat (EAc) bei
20 °C: a) Darsteilung im dreidimensionaien Ag"’jx—Raum, b) Projektion in den
Konzentrationsraum, Konzentrationen in mol/mol.

genau bestimmt werden, wenn der Diskretisierungsgrad des Verlaufs der molaren freien Mi-
schungsenthalpie Ag™>* erhoht wird (siche Abbildung 72 in Anhang B.2.2).

Validierung

Die Validierung der entwickelten Umhiillendenmethode zur Bestimmung segmentweise li-
nearisierter fliissiger Mehrphasengleichgewichte erfolgte mit dem in der vorliegenden Arbeit
entwickelten Softwarewerkzeug. Hierzu wurden elf ternére und drei quaternire Beispielsys-
teme ausgewihlt, die eine unterschiedliche Anzahl an koexistierenden fliissigen Phasen auf-
weisen, Tabelle 7 gibt eine Ubersicht iiber die untersuchten Fliissig-fliissig Gleichgewichte
bzw. flilssigen Mehrphasengleichgewichte ternirer und quaternérer Stoffsysteme. Um die all-
gemeine Anwendbarkeit der Umhiillendenmethode zu verdeutlichen, wurden moglichst viele
verschiedene Typen fliissiger Mehrphasengleichgewichte untersucht, die in Abbildung 67 im
Anhang B.2.2 in Anlehnung an Sgrensen und Arlt [115] sowie Urdaneta [132] dargestellt
sind.

Die Berechnung der segmentweise linearisierten Fliissig-fliissig Gleichgewichte und fliissi-

gen Mehrphasengleichgewichte wurde mit der Umbiillendenmethode bei den in Tabelle 7

angegebenen Temperaturen durchgefiihrt. Dabei wurde die dquidistante Diskretisierung so

gewihlt, dass die jeweiligen bindren Kanten des Konzentrationsraums der ternédren Stoffsys-

teme 151 Stiitzstellen besitzen. Bei diesem Diskretisierungsgrad hat sich gezeigt, dass in ak-

zeptablen Rechenzeiten sehr gute Ergebnisse erreicht werden. Da die Rechenzeiten bei den
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Tabelle 7: Untersuchte Fliissig-fliissig Gleichgewichte und fliissige Mehrphasengleichge-
wichte ternirer und quaternirer Stoffsysteme (UNIQUAC-Modellparameter: * [5],

£ {115] und ¥ [45)).

Typ o,
5 e s
Nr. Stoffsystem (nach Abb. 67)
1 Wasser, Ethanol, Benzol® LLE (a) 25
2 Ethanol, Cyclohexan, Wasser™ LLE (a) 25
3 Benzol, Pyridin, Wasser™ LLE (a) 25
4 Toluol, Aceton, Wasser™ LLE (a) 20
5 | Wasser, Ethylenglycol, Methlyacetat™ LLE (a) 25
6 Ethylacetat, 1-Butanol, Wasser™ LLE (d) 20
7 | Wasser, Ethylenglycol, Ethylformiat™ LLE (d) 30
8 | Furfural, 2-Methylpropanol, Wasser™ LLE (e) 25
9 Phenol, Aceton, Wasser ' LLE (h) 56,5
10 1-Nonanol, Nitromethan, Wasser* LILLE und LLE (f) | 45,1
Tk Wasser, Nitromethan, 1-Hexanol® LLLEund LIE(f).| 21
1-Butanol, Essigsiure
12 4
1-Butylacetat, Wasser® . ol
-Heptan, Benzol
13 eerepan, .
Wasser, Essigsdurenitril* BLH s LI 20
14 Tctracl?lon:'mcﬂlan, Wasser, LLE 25
Essigsiure, Benzol*

quaterniren Stoffsystemen deutlich héher sind, wurden die bindren Kanten der quaterndren
Stoffsysteme nur mit 51 Stiitzstellen aufgelost, was ebenfalls zu guten Ergebnissen fiihrt. Zur
Modellierung der Fliissig-fiiissig und Fliissig-fliissig-fliissig Gleichgewichte aller untersuch-
ten Systeme wurde das UNIQUAC-Modell verwendet, da die experimentellen Daten [8] der
genannten Testsysteme mit den in den Tabellen 43 bis 45 im Anhang A.2.3 aufgefiihrten Mo-
dellparametern gut wiedergegeben werden.

Die Ergebnisse wurden zur Validierung bei den angegebenen Temperaturen mit rigorosen De-
kantersimulationen verglichen, bei denen der gleiche Parametersatz verwendet wurde, Da bei
quaterndren Stoffsystemen der Vergleich der Ergebnisse in der dreidimensionalen Darstellung
sehr uniibersichtlich ist, wird auf die entsprechende Visualisierung verzichtet. Stellvertretend
fiir alle Ergebnisse werden in diesem Abschnitt nur die Ergebnisse zweier ternirer Stoffsys-
teme (Wasser — Ethanol — Benzol und 1-Hexanol — Wasser — Nitromethan) und des quater-
naren Stoffsystems n-Heptan — Benzol —Wasser — Essigsdurenitril vorgestellt und diskutiert.

Die Ergebnisse aller anderen in Tabelle 7 aufgefithrten Stoffsysteme sind im Anhang B.2.2
zusammengestellt.

In Abbildung 20a ist das segmentweise linearisierte Fliissig-fiiissig Gleichgewicht des ter-
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niren Stoffsystems Wasser — Ethanol — Benzol bei 25 °C dargestellt (151 Stiitzstellen pro Bi-
nirkante). Die wasserreiche schwere Phase steht dabei mit einer benzolreichen leichten Phase
im Gleichgewicht. Die linearisierte Binodalkurve weist in der Nihe des kritischen Punktes
eine Liicke auf, da das entprechende lineare Modell nicht zur gindeutigen Modellierung des
Phasenzerfalls verwendet werden kann (siehe Abbildung 64 im Anhang B.2.1) und somit bei
der Darstellung des segmentweise linearisierten Fliissig-fliissig Gleichgewichts nicht beriick-
sichtigt wird. Die diskretisierten Konoden der Mischungsliicke, die heterogenen Kanten aller
beriicksichtigten linearen Untermodelle, sind ebenfalls klar zu erkennen. In Abbildung 20b
sind die segmentweise linearisierten Binodalkurven Ergebnissen aus rigorosen Dekantersi-
mulationen gegeniibergestellt. Es zeigt sich die zu erwartende sehr gute Ubereinstimmung, da
die Berechnungen auf derselben Stoffdatenmodellierung beruhen.

Abbildung 21a zeigt, dass auch komplexe fliissige Mehrphasengleichgewichte mit zwei und
drei koexistierenden Phasen, die z.B. eine Mischung aus 1-Hexanol, Wasser und Nitromethan
bei 21°C aufweist, mit der Umhiillendenmethode sicher bestimmt werden (151 Stiitzstellen
pro Binirkante). Der Konzentrationsbereich des Fliissig-fliissig-fliissig Gleichgewichts, bei
dem eine schwere wiissrige Phase mit einer nitromethanreichen mittleren und einer leichten
1-hexanolreichen Phase im Gleichgewicht steht, wird in Abbildung 21a durch das grau un-
terlegte Dreieck hervorgehoben. Die diskretisierten Binodalkurven und Konoden der drei an
das Dreiphasengebict angrenzenden Fliissig-fliissig Gleichgewichte, bei denen dic schwere
wissrige Phase einmal mit der leichteren nitromethanreichen Phasc und einmal mit der leich-
ten 1-hexanolreichen Phase im Gleichgewicht steht sowie die nitromethanreiche Phase mit
der leichten 1-hexanolreichen Phase im Gleichgewicht steht, sind ebenfalls in Abbildung 21a
dargestellt. In Abbildung 21b zeigt sich wiederum die sehr gute Ubereinstimmung zwischen
den berechneten segmentweise linearisierten Binodalkurven der drei Fliissig-fliissig Gleichge-
wichte und den Werten aus rigorosen Dekantersimulationen. Wihrend das Stoffsystem Was-
ser — Nitromethan — 1-Hexanol bei 21 °C ein sehr groBes Dreiphasengebict besitzt, wird dieses
Gebiet mit zunehmender Temperatur kleiner bis es zwischen einer Temperatur von 46,45 und
46,46 °C verschwindet [140]. Girtner [49] zeigte, dass die Umbhiillendenmethode das Ver-
schwinden des Dreiphasengebietes bereits bei der gewihlten Auflgsung von 151 Stiitzstellen
pro Bindrkante auf 0,1 K genau wiedergibt und somit fir eine Modellierung von Dekantern
beim konzeptionellen Verfahrenentwurf ausreicht.

hrphasengleichgewichte kdnnen

Quaternire Fliissig-fliissig Gleichgewichte und fliissige Me ’
um (Tetraeder) dargestellt werden. Das entwickelte

Softwarewerkzeug bietet dem Benutzer die Moglichkeit, den Konzentrationstetraeder beliebig
2u rotieren und die Darstellung zu vergdBern, wodurch ein Eindruck von der Geometrie der

Binodalkurven bzw. -flachen gewonnen werden kann. Um einen Eindruck von den Visualisie-
n Abbildung 22 das linearisierte fliissige Mehrphasen-
Benzol — Wasser — Essigsiurenitril

im dreidimensionalen Konzentrationsral

rungsmiglichkeiten zu bekommen, ist i
gleichgewicht des quaterniiren Stoffsystems n-Heptan —
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Abbildung 20: Segmentweise linearisiertes Fliissig-fliissig Gleichgewicht im ternaren Stof-
system Wasser (W) — Ethanol (EtOH) — Benzol (Benz) bei 25 °C {Berech-
fung mit dem UNIQUAC-Modell, Modellparameter siehe Tabelle 43 in An-
hang A.2.3): a) Segmentweise linearisiertes Fliissig-fliissig Gleichgewicht, b)
Vergleich mit Werten aus ri gorosen Dekantersimulationen (O schwere Phase,
Aleichte Phase, Linien: Linearisiertes Modell), Konzentrationen in mol/mol.
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Abbildung 21: Phasenverhalten des terniren Stoffsystem Wasser (W) — Nitromethan (NM) —
1-Hexanol (HexOH) bei 21°C (Berechnung mit dem UNIQUAC-Modell, Mo-
dellparameter siche Tabelle 44 in Anhang A.2.3): a) Segmentweise lineari-
siertes Phasenverhalten (grau unterlegtes Dreieck: Dreiphasengebiet), b) Seg-
mentweise linearisierte Binodalkurven im Vergleich mit Werten aus rigorosen
Dekantersimulationen (o schwere Phase, O mittlere Phase, A leichte Phase,
Linien: Linearisiertes Modell), Konzentrationen in mol/mol.
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bei 20 °C in drei verschiedenen Ansichten dargestellt.

w

Phase'

Abbildung 22: Segmentweise linearisiertes Flussig-fliissig Gleichgewicht im quaterniren
Stoffsystem n-Heptan (H) — Benzol (B) — Wasser (W) — Essigséurenitril (E)
bei 20°C und 1 bar in drei verschiedenen Ansichten {Berechnung mit dem

UNIQUAC-Modell, Modellparameter siche Tabelle 45 in Anhang A23)
Konzentrationen in mol/mol.

s

Das Stoffsystem besitzt in drei terniren Untersystemen (Benzol — Wasser — Essigsiurenitril,

n-Heptan — Wasser — Essigsiurenitril und Benzol— n-Heptan — Essigsiiurenitril) ein Fliissig-

fliissig Gleichgewicht und weist im terniren Untersystem n-Heptan — Benzol — Wasser eine

fast vollstindige Entmischung in die reinen Komponenten auf. Das quaternire Stoffsystem be-
sitzt ein Dreiphasengebiet, welches von Fliissig-fliissig Gleichgewichten umgeben wird und
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deshalb in Abbildung 22 nicht sichtbar ist. Die schwere Phase besitzt hthere Anteile an Was-
ser und Essigsdurenitril (Phase ' in Abbildung 22) und die leichte Phase (Phase " in Abbil-
dung 22) weist hohere Anteile an Benzol und n-Heptan auf. Aufgrund des Dreiphasengleich-
gewichtes tritt bei den umgebenden Fliissig-fliissig Gleichgewichten die essigséurenitrilreiche
Phase einmal als schwere Phase (Phase,’) auf, wenn sie mit der leichten n-heptanreichen Pha-
se (Phase,”) Phase im Gleichgewicht steht, und einmal als leichte Phase (Phasey"), wenn sie
mit der schweren wiissrigen Phase (Phase,,’) im Gleichgewicht steht.

Um das Dreiphasengebiet zu visualisieren, miissen die umgebenden Zweiphasengebiete aus-
geblendet werden. In Abbildung 23 ist das scgmentweise linearisierte Fliissig-flissig-fliissig
Gleichgewicht des quaterniren Stoffsystems n-Heptan — Benzol — Wasser — Essigsdurenilril
bei 20 °C in zwei verschiedenen Ansichten dargestellt. Wihrend in ternéiren Stoffsystemen
das Dreiphasengebiet einer zweidimensionale Fldche (Dreieck) entspricht und die einzelnen
Phasen durch Punkte reprisentiert werden (siche Abbildung 21), stellt das Dreiphasenge-
biet im Konzentrationsraum quaternirer Stoffgemische einen dreidimensionalen Korper dar,
der in Abbildung 23 in Form eines Gitters skizziert wird. Dementsprechend werden die drei
im Gleichgewicht stehenden fliissigen Phasen bei quaternéren Stoffsystemen durch teilweise
stark gekriimmte Linien im Raum reprisentiert (siche Abbildung 23). In diesem Stoffsystem
sieht die schwere wiissrige Phase (Phase’) mit einer leichteren essigsiurenitrilreichen Phase
(Phase”) und der leichten n-heptanreichen Phase (Phase™) im Gleichgewicht.

e
B Phase H
sig-fitissig-fliissig Gleichgewicht im quater-
_ Benzol (B) — Wasser (W) — Essig_sa'urc-
hiedenen Ansichten (Berechnung mit dem
Tabelle 45 in Anhang A.2.3),

Abbildung 23: Segmentweise linearisiertes F1is
niren Stoffsystem n-Heptan (H)
nitril (E) bei 20°C in zwei Versc
UNIQUAC-Modell, Modellparameter siehe
Konzentrationen in mol/mol.
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Alle im Rahmen dieser Arbeit untersuchten Fliissig-fliissig Gleichgewichte und fliissigen
Mehrphasengleichgewichte ternirer Stoffsysteme stimmen mit den Ergebnissen rigoroser De-
kantersimulationen sehr gut iiberein (siche Abbildungen 68 bis 76 in Anhang B.2.2). In den
Abbildungen 77 und 78 im Anhang B.2.2 sind die segmentweise linearisierten Fliissig-fliissig
Gleichgewichte der beiden weiteren quaternidren Beispielsysteme aus Tabelle 7 dargestellt,
Die umfangreichen Untersuchungen an terndren und quaterniren Beispielsystemen (vgl. Ta-
belle 7) zeigen, dass die unterschiedlichen Geometrien und Phasenzahlen der jeweiligen Pha-
senzerfallsgebiete mit der geometrischen Umhiillendenmethode zuverlissig in diskretisierter
Form bestimmt werden konnen. Dabei werden mit der Umhiillendenmethode auch Phasen-
gleichgewichte, die ausschlieBlich im Konzentrationsraum des betrachteten Stoffgemisches
und nicht in den beteiligten Untersystemen aufireten, ebenfalls sicher identifiziert (siche Ab-
bildung 75).
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4 Apparatemodellierung

4.1 Lineare Apparatemodelle

In Abschnitt 2.3.3 wurde am Beispiel der Destillationskolonne erliutert, dass fiir den kon-
zeptionellen Verfahrensentwurf eine vereinfachte Betrachtung eines Apparates auf der Basis
thermodynamischer Grenzfille und Mengenbilanzen méglich ist. Die Apparatemodellierung
erfolgt in der vorliegenden Arbeit iiber ein Modell vom Typ

A : f = b . (38)
S~ —— ~—
J-NexJ-Nc J-Nexl1 J-Nexl

Hierin ist i der Vektor der Komponentenmolenstrome n;’ aller ein- bzw. austretenden J Stréme
des betrachteten Apparates (K Strome am Eintritt, J — K Stréme am Austritt):

AT = (], Ad, ooy Abgy o D, o ) (39)
Die Formulierung in Komponentenmolenstrémen n;’ ist zweckmiiBig, da sich so ein lincares
Gleichungssystem fiir den betrachteten Apparat (lineares Apparatemodell) aufstellen ldsst.
Die Koeffizientenmatrix A besteht allgemein aus drei Bereichen (siche Abbildung 24).

Gruppe A Gruppe B
Zulaufstréme
Zulaufstréme Mengenbilanzen und
A~ | Mengenbilanzen und Aves Stachiometrie
Stochiometrie Thermodynamische
Apparatevorgaben Limnitierungen

Abbildung 24: Aufbau der Koeffizientenmatrix A eines Apparatemodells (Gleichqng (38)):
Gruppe A: Apparate durch Vorgaben spezifiziert (Komp_onenten-SphtteF Um-
satzreaktoren und Stromteiler), Gruppe B: Apparate mit thermodynamischen
Limitierungen (Destillationskolonnen, Reaktoren und Dekanter).

In den ersten Zeilen werden Zwangsbedingungen beriicksichtigt, die sich aus der Vorgabe der

K Zulaufstrome ergeben. Diese haben die Form
n{:bj fiir izla--':NC llﬂd j:"""JgK’ (40)

i
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wobei die Vorgaben iiber die Koeffizienten b{ des Vektors b erfolgen. Folglich enthilt jede die-
ser Zeilen der Koeffizientenmatrix A genau eine Eins und ansonsten Nullen. Die folgenden
Zeilen beschreiben die Mengenbilanzen der einzelnen Komponenten. Wenn keine chemische
Umsetzung stattfindet, kann fiir einen Apparat mit J Strémen die Komponentenmengenbi-
lanz der Komponente i durch folgende allgemeine lineare Gleichung (vgl. Gleichung (36))

reprisentiert werden:
!
Y a-4l =0 fur i=1,...,Nc. 4D
j=1

Die Koeffizienten af der Komponentenmolenstrome besitzen dabei fiir eingehende Strome
den Wert 1 und fiir ausgehende Stréme den Wert -1. Die entsprechenden Elemente b] des
Vektors b werden jeweils zu Null gesetzt (vgl. Gleichung (41)). Gleichung (41) kann auch auf
Reaktoren erweitert werden, wenn die stochiometrischen Zwangsbedingungen eines Reak-
tionssystems iiber die Reaktionslaufzahlen £g beriicksichtigt werden (siche Abschnitt 4.4).
Abbildung 25 zeigt als Beispiel das lineare Apparatemodell eines Mischers fiir zwei bindre
Stréme mit Vorgabe der Komponentenmolenstrome am Eintritt.

Y

I 0 0 0 0 o0 ik b,
Zulaufstréme 61 0 0 0 O ith by
00 1 0 0 o0 A% b
A
00 0 1 0 o0 g = |-
Mengenbilanzen { I % 1 9 -1 @8 ”?A 0
6 1 6 I @ =i s, 0
S o :
A P b

Abbildung 25: Lineares Apparatemodell eines Mischers fiir zwei biniire Stréme mit Vorgabe
der Werte am Eintritt.

Selbstverstindlich ist fiir die Bestimmung des Austrittstromes eine kompaktere Formulierung
der linearen Gleichungen méglich, allerdings hat die in Abbildung 25 dargestellte Form ihre
Vorziige und ist auf alle in der vorliegenden Arbeit interessierenden Fille anwendbar. Im All-
gft-mei.nen sind jedoch die Apparate von Reaktions-Destillations-Prozessen (Reaktoren, De-
stillationskolonnen, Dekanter, Komponenten-Splitier und Stromteiler) nicht allein durc,h die
Vorgabe der Zulaufstréme und der Mengenbilanzen vollstindig spezifiziert. In diesen Fil-
len enthilt die Koeffizientenmatrix A unterhalb der Mengenbilanzen weitere ;':lpparatcSpEZiﬁ'
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sche Gleichungen (vgl. Abbildung 24), die entweder aus Apparatevorgaben abgeleitet werden
kiinnen oder durch die thermodynamischen Limitierungen der Apparate vorgegeben werden.
Deshalb werden in der vorliegenden Arbeit beziiglich des Aufbaus der Koeffizientenmatrix A
zwei Gruppen von Apparaten unterschieden (siehe Abbildung 24).

Bei Komponenten-Splittern, Stromteilern und Umsatzreaktoren (Gruppe A) gehen die
apparatespezifischen Gleichungen aus weiteren bekannten Komponentenmengenbilanzen
(Komponenten-Splitter), vorgegebenen Aufteilungsverhiltnissen (Stromteiler) oder relativen
Umsitzen abreagierender Komponenten (Umsatzreaktoren) hervor. Werden diese Zusammen-
hinge wiederum in Komponentenmolenstromen nf ausgedriickt, ergeben sich daraus weitere
lineare Gleichungen, wie in den Abschnitten 4.2 und 4.4.1 ausfiihrlicher erlidutert wird. Durch
diese zusitzlichen Gleichungen ist das lineare Gleichungsystem (Gleichung (38)) fiir die Ap-
parate der Gruppe A vollstindig bestimmt.

Bei Destillationskolonnen, Gleichgewichtsreaktoren und Dekantern (Gruppe B) ergeben sich
die apparatespezifischen Gleichungen aus den jeweiligen thermodynamischen Limitierungen,
die die erreichbaren Produktkonzentrationen festlegen. Aufgrund der segmentweisen Linea-
risierung der relevanten Stoffeigenschaften (siche Kapitel 3), kénnen die erreichbaren Pro-
duktkonzentrationen abschnittsweise durch lineare Gleichungen und Ungleichungen (siche
Abschnitt 3.1 Gleichungen (36) und (37)) reprisentiert werden [37]. Somit konnen auf Basis
segmentweise linearisierter Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichte, chemischer Gleichgewich-
te, Fliissig-fliissig Gleichgewichte und fliissiger Mehrphasengleichgewichte die urspriing-
lich nichtlinearen Modelle der Destillationskolonnen, Gleichgewichtsreaktoren und Dekan-
ter durch einen Satz linearer Modelle (Gleichung (38)) repriisentiert werden (siche Abschnit-
te4.3,4.4.2, und 4.5). Die Anzahl der erhaltenen linearen Apparatemodelle korreliert dabei di-
rekt mit dem bei der segmentweisen Linearisierung der Stoffeigenschaften verwendeten Dis-
kretisierungsgrad, da sich hieraus zahlreiche Varianten der Untermatrix ,,Thermodynamische
Limitierungen* ergeben. Werden alle linearen Modelle fiir die Untersuchung der jeweiligen
Apparate in Betracht gezogen, kann der gesamte Betriebsbereich eines Apparates untersucht
werden. Da hierbei nur lineare Gleichungsysteme geltst werden miissen, werden immer alle
existierenden Losungen gefunden, wobei der Rechenaufwand direkt mit der Zahl der linearen
Apparatemodelle skaliert.

Fiir jede Lésung muss allerdings liberpriift werden, ob die entsprechenden linearen Unglei-
chungen der thermodynamischen Limitierungen ebenfalls eingehalten werden. Hierzu ist es
zweckmiBig, die linearen Ungleichungen eines linearen Apparatemodells analog zu den li-
nearen Gleichungen in der Matrix C zusammenzusammenzufassen. Dadurch kann mit der

Bedingung
c i <0 (42)
S— \_‘?
Nygi xJ-Ne J-Nex1
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iiberpriift werden, ob die ermittelte Losung des Vektors der J - N¢ Komponentenmolenstrme
5 thermodynamisch sinnvoll ist.

Allerdings ist zu beachten, dass aus der segmentweisen Linearisierung der Dampf-
Fliissigkeits Gleichgewichte, chemischen Gleichgewichte, Fliissig-fl iissig Gleichgewichte und
fliissigen Mehrphasengleichgewichte die entsprechenden Diagramme in Molanteilen resultie-
ren. Deshalb sind die linearen Gleichungen und Ungleichungen zur Beschreibung der mdg-
lichen Produktaustriige der jeweiligen Apparate nicht in Komponentenmolenstromen f'zf son-

dern in Molanteilen x]: formuliert:
=0 . (43)

Wegen

ﬁp-ztx];-xf= )a?#rp-x?zzaﬁ)-fzr:o (44)

sind jedoch die Koeffizienten af in den Gleichungen (43) und (44) dieselben, wobei diese im
Gegensatz zu den Koeffizienten der Mengenbilanzen (vel. Gleichung (44)) beliebige Werte
annehmen konnen.

Analog zu den linearen Gleichungen sind die Koeffizienten ¢! in den linearen Ungleichungen
der Molanteile

.ok 'z (45)
und der Komponentenmolenstréme

PN o op Mo .p C p
" -ch'xj:2cj-11 -_x‘?:Zc‘--frPSO (46)
i=1 i=1

i
i=1

dieselben. Somit kénnen die Koeffizienten der linearen Gleichungen und Ungleichungen zur
Beschreibung der thermodynamischen Limitierungen in Molanteilen r’: direkt in die Matrizen

A und C zur Beschreibung tibernommen werden, um die erreichbaren Produktkomponenten-
molenstrome 7! zu beschreiben.
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4.2 Mischer, Komponenten-Splitter und Stromteiler

In einem Mischer werden J zulaufende Strome #%! bis 7% zu einem Gesamtstrom AP ge-
mischt (siche Abbildung 26). Sind die Mengen und Zusammensetzungen aller J Zulaufstrome
bekannt, kann zusammen mit den Mengenbilanzen der N Komponenten (Gleichung (41)),
ein vollstindig bestimmtes lineares Gleichungssystem zur Berechnung der unbekannten Kom-
ponentenmolenstrome des Gesamtstromes aufgestellt werden (siche Tabelle 8).

Z1

7
iy
E AF
" AR
nZJ
———

Abbildung 26: FlieBbild cines Mischers.

Tabelle 8: Freiheitsgradanalyse fiir einen Mischer (Komponentenmolenstrome n,j als Varia-

blen).
Nvar Nai Npor
J Zuliufe: J-Nc | Vorgabe der J] Zuldufe: J-Nc
Produkt: N¢ | Mengenbilanzen: Nc
(J+1)-Nc (J+1)-Nc| O

Unter einem Komponenten-Splitter wird ein idealer Modellapparat verstanden, der aus einem
Gemisch im Zulauf eine Komponente vollstindig abtrennt und zwei Produktstrome besitzt.
In Abbildung 27 ist die ideale Abtrennung einer Komponente am Beispiel eines ternéiren Bei-
spielsystem mit den Komponenten A, B und C dargestellt.

- P2
n A B

?;!,Z
~P1
A B C n c

Abbildung 27: Ideale Stofftrennung im Komponenten-Splitter am Beispiel einer terndren Mi-
schung der Komponenten A, B und C.

Im Zulaufstrom #% wird das ternire Gemisch dem Apparat zugefiihrt. Strom 7! enthalt die
reine Komponente C und im Strom 772 wird eine binire Mischung der Komponenten A und B
abgezogen. Allgemein konnen fiir die Nc Komponenten eines Stoffsystems folgende lineare
Gleichungen zur Spezifikation der Produktstréme aufgestellt werden, wenn im Komponenten-
Splitter die Ne-te Komponente abgetrennt wird (Komponente C in Abbildung 27).

Wf =il fir i=Nc G
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,';J;Z;r';}’-? fir i=1...(Nc—1) (48)

Wird auBerdem die Menge und Zusammensetzung des Zulaufstroms Z vorgegeben (Nc Glei-
chungen), ergibt sich zusammen mit den Mengenbilanzen der N Komponenten (siehe Glei-
chung (41)), ein vollstindig bestimmtes lineares Gleichungssystem zur Berechnung der un-
bekannten Komponentenmolenstrome (siehe Tabelle 9).

Tabelle 9: Freiheitsgradanalyse fiir einen Komponenten-Splitter (Komponentenmolenstrome
A als Variablen).

Nvar Noi Npor
Zulauf: Nc | Vorgabe des Zulaufs: N¢
Produkt 1: Nc¢ | Mengenbilanzen: Nc
Produkt2: + Nc | ideale Trennung: + Nc
INc 3Nc 0

Ein Stromteiler (siche Abbildung 28) ist ein Apparat, der einen eingehenden Strom #% in
zwei oder mehrere ausgehende Strome ™! bis #"% aufteilt, ohne die Zusammensetzung des
Stromes zu verindern.

ﬁ_P?
—
T :
ML S—.
ﬁ\PK
SR

Abbildung 28: FlieBbild eines Stromteilers.

Damit der Stromteiler vollstindig bestimmt ist, miissen insgesamt K — | Aufteilungsverhilt-
nisse fiir die K ausgehenden Stréme spezifiziert werden. Da sich die Zusammensetzung der
Stréme beim Stromteiler nicht éndert, gelten die Aufteilungsverhiltnisse der Gesamtmolen-
strome vollig analog fiir die jeweiligen N Komponentenmolenstrome (siehe Gleichung (49).

Ne

Pk E]”i
RSF TR, W E=l...K-] 49)

X 7

Somit resultieren aus den kK

e — 1 Aufteilungsverhiltnisses gemdB Tabelle 10 die fehlenden

= 1 i
. ) -Ne Gleichungen zur Berechnung der Komponentenmolenstrime eines Stromteilers
bei bekannter Menge und Zusammensetzung des Zulaufstromes.



4.3 Destillationskolonnen 61

Tabelle 10: Freiheitsgradanalyse fiir einen Stromteiler (Komponentenmolenstréme nf als Va-

riablen).
Nyar Nai Npor
Zulauf: Nc | Vorgabe des Zulaufs: Nc
K Produkte: + K-N¢ | Mengenbilanzen: + Nc
(K+1)-Nc 2Nc | (K—1)-Nc

4.3 Destillationskolonnen

Bei der oo /=2~ Analyse werden Kolonnen betrachtet, die unendlich hoch sind und unter unend-
lichem Riicklauf betrieben werden (sieche Abbildung 4). Die erreichbaren Zusammensetzun-
gen und Mengen der Kopf- und Sumpfprodukte sind daher bei vorgegebenem Zulaufstrom
vollstéindig durch das Splitverhiltnis (Mengenbilanzen) und das Dampf-Fliissigkeits Gleich-
gewicht beim betrachteten Betriebsdruck spezifiziert (siche Abschnitt 2.3.3).

Da jeder Zu- bzw. Ablaufstrom Ng unbekannte Komponentenmolenstrome besitzt, miissen
bei einer oo /o=~ Kolonne mit einem Zulaufstrom und zwei Produktstrémen insgesamt 3N¢ un-
bekannte Komponentenmolenstrome bestimmt werden. Wird die Menge und Konzentration
des Zulaufs in Form der Komponentenmolenstréme vorgegeben, ergeben sich neben den N¢
Komponentenmengenbilanzen weitere Ni Gleichungen fiir den Zulaufstrom. Tabelle 11 ver-
deutlicht allerdings, dass weitere Nc Gleichungen zur Bestimmung aller unbekannten Kom-

ponentenmolenstréme fehlen.

Tabelle 11: Freiheitsgradanalyse fiir eine eo/es - Kolonne nach Abbildung 4 (Komponenten-
molenstrome 7! als Variablen).

Nvar Ngi Npor
Zulauf: Ne Vorgabe des Zulaufs: Nc
Kopfprodukt: Nc Mengenbilanzen: + Nc
Sumpfprodukt: + Nc | Gl o=
3 NC ZNC NC

GemiB Abschnitt 2.3.3 ergeben sich weitere Gleichungen aus den thermodynamischen Limi-

tierungen der Trennschnitte einer /oo~ Kolonne. Aufgrund des nichtlinearen Verhaltens der

Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichte werden die erreichbaren Zusammensetzungen der Kopf-
und Sumpfprodukte einer eo/co-Kolonne, die durch die invarianten Mannigfaltigkeiten der
singuldren Punkte des Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtes bestimmt werden, durch nichtli-

neare Gleichungen und Ungleichungen beschrieben. Sind jedoch die Separatrizen der Dampt-

Fliissigkeits Gleichgewichte segmentweise lincarisiert, ist es méglich die thermodynamischen

Limitierungen, abschnittsweise durch lineare Gleichungen und Ungleichungen zu modellie-

ren. In Abbildung 29a sind alle moglichen o0/oo- Trennschnitte im segmentweise linearisier-
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ten Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht des ternéren Beispielsystems aus Abbildung 6b darge-
stellt.

B

b A

Abbildung 29: o /co-Trennschnitte im segmentweise linearisierten Dampf-Fliissigkeits
Gleichgewicht des Terniirsystemes A-B-C (vgl. Abbildung 6 b)): a)
oo/co-Trennschnitte (Typ I, I und IIT nach [21, 22]) in den Destillationsge-

bieten a und b, b) lineare Modelle des Typs 1, ©) lineare Modelle des Typs i,
d) lineare Modelle des Typs III.

Da die invarianten Mannigfaltigkeiten bei segmentweise linearisierten Dampf-Fliissigkeits
Gleichgewichten abschnittsweise durch lineare Elemente modelliert werden (siche Abbil-
dung 6b und Tabelle 4), kénnen die urspriinglich nichtlinearen Modelle der einzelnen Trenn-
schnitte (erreichbare Produktkonzentrationen) jeweils durch einen Satz linearer Modelle re-
présentiert werden (siche Abbildung 29b bis d). Bei Trennschnitten vom Typ 1 ergibt sich die
Kopfproduktkonzentration aus der stabilen invarianten Mannigfaltigkeit des beteiligten insta-
bilen Knotens (Punkt A oder B in Abbildung 29). Da die segmentweise linearisierte instabile
Mannigfaltigkeit der instabilen Knoten (Destillationsgebiete a oder b) jeweils aus drei Drei-
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ecken zur Beschreibung méglicher Sumpfproduktzusammensetzungen bestehen (vgl. Tabel-
le 4), kann der Trennschnitt vom Typ I insgesamt durch sechs lineare Modelle (Trennschnit-
te Ial bis Ia3 und Ibl bis Ib3) reprisentiert werden (siche Abbildung 29b). GemiB Tabelle 3
bestehen diese sechs linearen Trennschnittmodelle jeweils aus zwei linearen Gleichungen zur
Beschreibung der moglichen Kopfproduktzusammensetzung (Punkt) und drei linearen Un-
gleichungen zur Modellierung der erreichbaren Sumpfproduktkonzentration (Dreieck). Fiir
die beiden anderen Trennschnitttypen (Typ Il und I11) ergeben sich analog zum Trennschnitt [
ebenfalls sechs lineare Modelle (siche Abbildung 29¢ und d). Entsprechend der linearen Ele-
mente der invarianten Mannigfaltigkeiten werden die beiden Produktkonzentrationen durch
eine bestimmte Anzahl linearer Gleichungen und Ungleichungen beschrieben (siehe Tabel-
le 3).

Analog zu den terniren Stoffsystemen kdnnen die erreichbaren Kopf- und Sumpfproduktkon-
zentrationen der == /ee-Trennschnitte bei quaterndren Stoffsystemen durch lineare Gleichun-
gen und Ungleichungen modelliert werden, wenn das Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts-
diagramm in diskretisierter Form vorliegt. In Tabelle 12 sind die linearen Elemente, die den
jeweiligen Kopf- und Sumpfproduktzusammensetzungen zugeordnet werden kinnen, fiir ter-
niire und guaternire Stoffsysteme zusammengestellt. AuBerdem ist Anzahl der linearen Glei-
chungen Ng; und Ungleichungen Nyg aufgefiihrt, die sich fiir die linearen Modelle der ver-
schiedenen Trennschnitte (Typ 1 bis ITI) gemiB den beteiligten linearen Elementen zur Be-
schreibung der mdglichen Produktkonzentrationen ergeben. Aus Tabelle 12 geht hervor, dass
jedes lineare Modell eines Trennschnittes weitere Nc — 1 lineare Gleichungen zur Beschrei-
bung der Kopf- und Sumpfproduktzusammensetzungen einer o=/ee-Kolonne besitzt. Zusétz-
lich muss noch je nach Typ des Trennschnittes eine bestimmte Anzahl linearer Ungleichun-
gen, die den Konzentrationsbereich der méglichen Produkte des linearen Modells einschrin-
ken, beriicksichtigt werden.

Trotz der No — 1 weiteren linearen Gleichungen bleiben die linearen Gleichungssysteme
der Komponentenstrome der einzelnen eo/eo-Trennschnitte weiter unterbestimmt (vgl. Ta-
belle 11), da das Splitverhéltnis (Gleichung (35)) noch nicht spezifiziert wurde. Wird dieser
Parameter vorgegeben, kann fiir jedes lineare Modell der einzelnen Trennschnitte (Typ I bis
M) ein lineares Gleichungssystem (siche Gleichung (38)) mit vollem Rang aufgestellt wer-
den. Somit kénnen die erreichbaren Konzentrationen und Mengen der Kopf- und Sumpfpro-
dukte einer eo/oo- Kolonne durch Losen der linearen Gleichungssysteme aller linearen Model-
le (Gleichung (38)) unter Beriicksichtigung der jeweiligen Ungleichungen (Gleichung 42)
zuverlissig bestimmt werden. Durch die systematische Variation des Splitverhiltnisses im
Definitionsbereich [0,1], kann folglich eine rechnergestiitzte oo /oo~ Analyse auf Basis linearer
Trennschnittmodelle durchgefiihrt werden. Da mit linearen Gleichungssystemen gearbeitet
wird, werden alle Losungen, sofern sie existieren, ohne Konvergenzschwierigkeiten gefun-
den. Dabei werden auch mogliche mehrfach stationéire Zustinde eindeutig identifiziert.
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Tabelle 12: Lineare Modelle der Trennschnitte einer oo /oe- Kolonne (Typ I, IT und III nach [21,
22]) auf Basis segmentweise linearisierter Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts-
diagramme ternirer und quaterndrer Stoffsysteme (@ Kopfproduktzusammen-
setzung (K), W Sumpfproduktzusammensetzung (S), x Zulaufzusammen-

setzung (Z)).
; Modellierung der
T hnitt
Nc eI CHIT Zusammensetzung des Nai | Nuai
Typ Lineares Modell Kopfprodukis | Sumpfprodukis
Punkt Dreieck
I (Na1 =2, (Ng1 =0, 2 3
Nugt = 0) Nugi = 3)
Dreieck Punkt
< 10 1 (Ng1 =0, (No1 =2, 2 3
Nugi = 3) Nugl =0)
K Liniensegment | Liniensegment
1 E (N1 =1, Wai=1, X8
s Nugi=2) Nua =2)
Punkt Tetraeder
I (Nai1 =3, (N1 =0, 3 4
Nug = 0) Nugi =4)
i Tetraeder Punkt
(Ng1 =0, (Ng1 = 3, % 4
Nuai=4) Nug =0)
&l Liniensegment Dreieck
(Na1 =2, (Na1 =1, 3 5
Nygr = 2) Nugi=3)
i Dreieck Liniensegment
Na =1, (Ngi1 =12, 3 5
Nugr = 3) Nugl =2)
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4.4 Reaktoren

Chemische Reaktoren werden durch das in Abbildung 30 dargestellte Schema in Verfahrens-
flieBbildern reprisentiert.

Abbildung 30: Flie3bild eines Reaktors.

Die Produktmengenstrome der einzelnen Komponenten t'z}’ eines Reaktors konnen bestimmt
werden, wenn die Komponentenstrome des Zulaufs 77 und die Reaktionslaufzahlen der Ny li-
near unabhiéingigen Reaktionen eines Reaktionssystems bekannt sind (siehe Gleichung (22)).
Werden die Gleichungen fiir alle Nc Komponenten formuliert, so ergibt sich unter Beriick-
sichtigung der Matrix der stéchiometrischen Koeffizienten ST ein lineares Gleichungssystem

fir die Komponentenmolenstrome des Produktes:
. -7 &
nfl) ] Vi AV i
: - : : (50)
P -z ;
e TiNG VNed ot VNgNe SN

ST

Folglich kénnen die 2N¢ unabhiingigen Komponentenmolenstrome des in Abbildung 30 dar-
gestellten Reaktors bei vorgegebenem Zulaufstrom (N¢ Gleichungen) und mit den N Glei-
chungen fiir die Komponentenmolensurdme des Produktes (Gleichung (50)) bestimmt wer-
den. Allerdings bleibt das Gleichungssystem weiterhin unterbestimmt, da mit den Reaktions-
laufzahlen der Nr linear unabhingigen Reaktionen 5-1 bis ‘§Nn weitere Unbekannte auftre-
ten. Da die Reaktionslaufzahlen jedoch nur einen Zusammenhang zwischen den Umsitzen
der Ny Schiiisselkomponenten und den restlichen Nc —Nr Komponenten liefern (vgl. Glei-
chung (20)), konnen sie als Variablen aus dem Gleichungssystem eliminiert werden. Dazu
miissen die Gleichungen des Gleichungssystem der Nc Komponentenmolenstrime (Glei-
chung (50)) einmal fiir die Ng Schliisselkomponenten und einmal fiir die restlichen N¢ — Ng
Komponenten getrennt formuliert werden (siehe Gleichungen (51) und (52)). Dabei sollen die
letzten Ng der N Komponenten die Schliisselkomponenten darstellen, die den Reaktionsfort-
schritt eines Reaktionssystem mit AR linear unabhiingigen Reaktionen aufgrund der Stichio-

metrie eindeutig beschreiben.
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it pes Vi VI Ng &
; 31
= + Gl
P -7 o VN-~—Np M éNR
PNc—NR N —Ng VNc—Ng.1 g Sl
ST1
P YA VNe— 5 VNe—Ng+1.Nr &
i —Np+1 "Ne—Ng+1 Ao i s (52)
: 7 VN,
"R’C "Ne Vot ke s

ST2
Durch Umstellen der Gleichung (52) nach dem Vektor Reaktionslaufzahlen 51 bis éNR (siehe
Gleichung (53)) und Einsetzen in Gleichung (51) konnen aus den Umsiitzen der Ny Schliis-
selkomponenten die Umsiitze bzw. Produktmengenstrome AP der Nc — Ng restlichen Kompo-
nenten bestimmt werden (siche Gleichung (54)).

~1

. .p -7
& VNc—Ng+1,1 VNe—Ng +1.Nk A Ne+1 — PNe—Ng+1
; » . . : (53)
s P -7
Ene VNe.1 VN N AN — TNe
st !
.p YA -P _
n m MNe—Ng+1 ~ TINc—Ne+1
! = +8T1-ST27!. : (54)
.p o P L7
nNc—Nu nNc—NR nN(‘ nN('

Gleichung (54) verdeutlicht, dass nur die molaren Ums#itze der Np Schliisselkomponenten
freie Variablen darstellen und die Gleichungen der Umsiitze der Nc — Nr weiteren Kompo-
nenten linear abhdngige Gleichungen sind. Somit stehen zur Berechnung der Komponenten-
molenstrome eines Reaktors bei gegebenem Zulauf (Ne lineare Gleichungen) weitere N — Nr
lineare Gleichungen (siche Gleichung (54)), die sich aus der Mengenbilanz und der Stochio-
metrie des Reaktionssystems ergeben, zur Verfiigung. Dennoch fehlen zur Losung des linea-
ren Gleichungssystems weitere Ny Gleichungen zur Bestimmung der molaren Umsitze der
Schliisselkomponenten bzw. der Produktkomponentenmengenstrime A¥ (siehe Tabelle 13).

Tabelle 13: Freiheitsgradanalyse fiir einen Reaktor und ein Reaktionssystem mit Ng linear
unabhiingigen Reaktionen (Komponentenmolenstrime i als Variablen).

Nvar Nai N
; DOF
Zulauf: Ng | Vorgabe des Zulaufs; Nc¢
Produkie: + Ng | linear abhingige molare Umsiitze: -+ (Nc — Nr)
2Ne 2Ne — N Ng
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Die molaren Umsétze der Ng Schliisselkomponenten kénnen entweder direkt vorgegeben wer-
den (Umsatzreaktoren) oder ergeben sich aus dem chemischen Gleich gewicht, das die Zusam-
mensetzung des Reaktoraustrags eines Gleichgewichtsreaktors beschreibi,

4.4.1 Umsatzreaktoren

Da zur Charakterisierung des Ablaufs chemischer Reaktionen der relative Umsatz X einer
abreagierenden Komponente (siche Gleichung (23)) aussagekriftiger ist als der molare Um-
satz, wird dieser bei den Umsatzreaktoren vorgegeben. Nach Tabelle 13 miissen fiir die Ng
Schlilsselkomponenten relative Umsiitze vorgegeben werden, um die molaren Umsitze eines
Reaktionssystems mit Vg linear unabhingigen Reaktionen eindeutig zu beschreiben. In Glei-
chung (55) ist dieser Zusammenhang in vektorieller Form dargestellt.

.pP =
FNe—Ng+1 (1 _XNC*NR‘H}-RI?\};_‘—N;{%»I
: = : (35)
. p i
e ([ AXNC) i n%(;

Unter Beriicksichtigung dieser Ng linearen Gleichungen ist das lineare Gleichungssystem
der Komponentenmolenstrome eines Reaktors vollstidndig bestimmt (vgl. Tabelle 13) und die
Komponentenmolenstrome des Reaktoraustrags i} kénnen berechnet werden.

4.4.2 Gleichgewichtsreaktoren

Bei einem Gleichgewichtsreaktor wird angenommen, dass die ablaufenden Reaktionen ei-
nes Reaktionssystems das chemische Gleichgewicht erreichen und die Zusamimensetzung
des Reaktoraustrags der Konzentration im Gleichgewichtszustand entspricht. Das Reaktions-
gleichgewicht einer Fliissigphasenreaktion wird durch die Reaktionsgleichgewichtskonstante
K, die einen nichtlinearen Zusammenhang fiir die Zusammensetzungen des Produkistromes
liefert (siche Gleichung (24)), eindeutig beschrieben. Je nachdem wieviele linear unabhén-
gige Reaktionen im betrachteten Reaktionssystem auflreten, ergeben sich unterschiedliche
Geometrien fiir das chemische Gleichgewicht im Konzentrationsraum (siche Tabelle 6). Die-
se Geometrien sind durch die Gleichgewichtskonstanten der beteiligten Reaktionen eindeutig

bestimmt.

In Abschnitt 3.3 wurde fiir terniire und quaternire reaktive Stoffgemische gezeigt, dass diese
Geometrien (Punkte, Linien und Flichen) abschnittsweise durch die in Tabelle 3 aufgefiihr-
ten lineare Elemente modelliert werden konnen. Dadurch knnen die urspriinglich nichtli-
nearen Modelle der thermodynamischen Limitierungen von Gleichgewichtsreaktoren jeweils
durch einen Satz linearer Modelle, die sich aus den linearen Elementen des segmentweise



68 4 Apparatemodellierung

linearisierten chemischen Gleichgewichtes ergeben, reprisentiert werden. Deshalb korreliert
die Anzahl der linearen Modelle mit dem bei der segmentweisen Linearisierung der chemi-
schen Gleichgewichte verwendeten Diskretisierungsgrad. Jedes lineare Modell erreichbarer
Produktkonzentrationen eines Gleichgewichtsreaktors setzt sich — analog zu den linearen Mo-
dellen der Trennschnitte einer ea/eo- Kolonne (siehe Abschnitt 4.3) — gemifl Tabelle 3 aus
einer bestimmten Anzahl an linearen Gleichungen und Ungleichungen zur Beschreibung der
Zusammensetzung des Reaktoraustrages zusammen. In Tabelle 14 sind alle moglichen linea-
ren Modelle erreichbarer Produktkonzentrationen eines Gleichgewichtsreaktors fiir ternére
und quaterniire reaktive Stoffsysteme in Abhéngigkeit der linear unabhingigen Reaktionen
eines Reaktionssystems Ny dargestellt.

Tabelle 14: Lineare Modelle erreichbarer Produktkonzentrationen eines Gleichgewichtsreak-
tors auf Basis segmentweise linearisierter chemischer Gleichgewichte ternarer
und quaternirer Stoffsysteme bei unterschiedlicher Anzahl an linear unabhin-
gigen Reaktionen Ng (® Produktzusammensetzung (P), x Zulaufzusammenset-

zung (Z)).
Lineares Modellierung der
Nc | M g de )
o ool Reaktormodell Produktzusammensetzung Nai | Nuc
——————T———————
P .
1 Liniensegment 1 2
Z
3
—— ._‘_ﬁt
P
= Punkt 2 0
1 ot
I Dreieck 1 3
¥iB Liniensegment 2 2
. Punkt 3 0
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Aus Tabelle 14 geht hervor, dass jedes lineare Modell erreichbarer Produktkonzentrationen
eines Gleichgewichtsreaktors aus Ng linearen Gleichungen und einer bestimmten Anzahl an
Ungleichungen aufgebaut ist. In Abschnitt 4.1 wurde gezeigt, wie sich hieraus entsprechende
Gleichungen und Ungleichungen fiir die erreichbaren Produktkomponentenmolenstrome 7!
ableiten lassen. Folglich kann ein Reaktor mit bekannter Zulaufmenge und -zusammensetzung
abschnittsweise durch vollstdndig bestimmte lineare Gleichungsysteme fiir die Komponenten-
molenstrome (lineare Reaktormodelle) représentiert werden (vgl. Tabelle 13). Analog zu den
Destillationskolonnen kénnen somit die Komponentenmolenstréme des Reaktoraustrages #}
durch Losen der Gleichungssysteme aller linearen Reaktormodelle (Gleichung (38)) unter

Beriicksichtigung der jeweiligen Ungleichungen (Gleichung (42)) berechnet werden.

4.5 Dekanter

In einem Dekanter (Phasenscheider) wird der Phasenzerfall einer fliissigen Mischung in meh-
rere koexistierende fliissige Phasen zur Trennung eines Stoffgemisches ausgenutzt. Die 7 fliis-
sigen Phasen, die bei konstantem Druck und konstanter Temperatur (z.B. Umgebungsdruck
und -temperatur) im Gleichgewicht miteinander stehen, werden als Produktstrome P1 bis Pt
aus dem Dekanter abgezogen (siehe Abbildung 31). Dabei soll in den Dekantern nur die Tren-
nung fliissiger Phasen ohne Beriicksichtigung chemischer Reaktionen betrachtet werden. Fiir
reaktive Stoffsysteme wird deshalb angenommen, dass z.B. der Reaktionsfortschritt aufgrund
der geringen Betriebstemperatur des Dekanters vernachlissigbar ist. Bei der Behandlung rea-
ler Systeme erfolgt die Nummerierung der Phasen in der vorliegenden Arbeit so, dass die
schwerste Phase immer der Phase / und die leichteste Phase der Phase 7 entspricht (siche

Abbildung 31).

™
S
B e cow b

n = npz
L. N

Abbildung 31: FlieBibild eines Dekanters mit 7 Produktstrémen (Phasengleichgewicht zwi-
schen 7 koexistierenden fliissigen Phasen).

Zur eindeutigen Beschreibung des in Abbildung 31 dargestellten Dekanters mit 7 Produkt-
strémen miissen fiir ein Stoffsystem mit Ne Komponenten insgesamt N¢ - (m+ 1) unbekannte

Komponentenmolenstrome bestimmt werden. Fiir den Dekanter gelten die in Gleichung (41)

dargestellten N¢ linearen Mengenbilanzgleichungen. Ist auferdem die Konzentration und

Menge des Zulaufs bekannt, konnen weitere Ng lineare Gleichungen formuliert werden. So-

mit fehlen weitere Nc - (7 — 1) lineare Gleichungen, um ein vollstindig bestimmtes lineares
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Gleichungssystem fiir den betrachteten Dekanter zu erhalten (siche Tabelle 15).

Tabelle 15: Freiheitsgradanalyse fiir einen Dekanter (Komponentenmolenstrome ﬁ;' als Varia-

blen).
Nvar Nai [ Noor
Zulauf: Nc | Vorgabe des Zulaufs: Nc
Produkte: + Nc-7m | Mengenbilanzen: + N¢
Ne (Z+1) 2N | Ne-(x-1)

Die fehlenden Gleichungen ergeben sich aus dem Phasengleichgewicht, das zwischen den
7 koexistierenden fliissigen Phasen herrscht. Werden die Fliissig-fliissig Gleichgewichte bzw.
fliissige Mehrphasengleichgewichte in diskretisierter Form bestimmt (siche Kapitel 3.4), kann
das urspriinglich nichtlineare Phasengleichgewicht abschnittsweise mit Dreiecken (ternire
Stoffsysteme) und Tetraedern (quaterniire Stoffsysteme) modelliert werden (lineare Modelle).
Je nach Lage und Anzahl der beteiligten Phasen weisen diese Dreiecke bzw. Tetraeder unter-
schiedliche Kantenkonfigurationen zur linearen Modellierung des Phasengleichgewichtes auf
(siche Tabelle 64 und Tabelle 66 in Anhang B.2.1). Da jede Kante eines Dreiecks sowie die
Kanten und Flichen eines Tetraeders mit einer bestimmten Anzahl an linearen Gleichungen
und Ungleichungen eindeutig zu beschreiben sind (siehe Tabelle 3), gelten diese auch ab-
schnittsweise fiir die Zusammensetzungen der einzelnen im Gleichgewicht stehenden Phasen
und die entsprechenden Konoden (siehe Kapitel 3.4 und Anhang B.2.1). Werden die linearen
Gleichungen und Ungleichungen auRerdem mit den jeweiligen Gesamtmengen der entspre-
chenden Produktstréime multipliziert (siche Gleichungen (44) und (46) in Abschnitt 4.1), stellt
jedes Dreieck und jeder Tetraeder der linearisierten Flissig-fliissig Gleichgewichte bzw. fliis-
sigen Mehrphasengleichgewichte ein lineares Modell der Produktstréme des in Abbildung 31
dargestellten Dekanters dar. Je nachdem wieviele Stiitzstellen fiir den diskreten Verlauf der
molaren freien Mischungsenthalpie Ag™* verwendet wurden, ergibt sich die Anzahl der linea-
ren Segmente der Fliissig-fliissig Gleichgewichte bzw. fliissigen Mehrphasengleichgewichte
in diskretisierter Form und somit auch die Anzahl der linearen Modelle. In Tabelle 16 sind alle
moglichen linearen Modelle der Produktkonzentrationen eines Dekanters auf Basis segment-
weise linearisierter Fliissig-fliissig Gleichgewichte bzw. fliissiger Mehrphasengleichgewichte
terndrer und quaterndrer Stoffsysteme zusammengestellt.

Tabelle 16 verdeutlicht, dass die linearen Modelle der erreichbaren Produktkonzentrationen
eines Dekanters jeweils die fehlenden Nc-(m—1) Gleichungen fiir ein vollstiindig bestimmtes
lineares Gleichungssystem der Komponentenmengenstréme zur Modellierung des Dekanters
liefern (vgl. Tabelle 15). AuBerdem miissen die Produktstrome die jeweiligen linearen Un-
gleichungen erfiillen, die sich aus den Jeweiligen Abschnittsgrenzen ergeben. Damit konnen
die Produktkomponentenmolenstrome eines Dekanters bei vorgegebenem Zulaufstrom ana-
log zu den Destillationskolonnen und Reaktoren durch Losen der linearen Gleichungssyste-
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Tabelle 16: Lincare Modelle der errcichbaren Produktkonzentrationen cines Dekanters auf
Basis segmentweise linearisierter fliissiger Mehrphasengleichgewichte ternirer
und quaternirer Stoffsysteme (--- heterogene Kante, — homogene Kan-
te, ® Produkt-/Phasenzusammensetzungen (P1 bis P4), x Zulaufzusammen-
setzung (Z)).

Lineares Modellierung der Produkt-/
Nc Dekanteriodeil Phasenzusammensetzungen (P1 bis P4) Nat | Nuar
PT_ | P2 P3 | P4
Punkt Linien-
(Ng1 =2, (s:{gm enlt = oA 3 2
Nygi=0) Gl
v Nyai=2)
3
Punkt Punkt Punkt
(Na1 =2, | Na1=2, | NG =2, = 6 0
NUGI = 0) NUG] = 0) NUGI = 0)
. i)
Punkt Dreieck
WNgi=3, | Wa=1, — = 4 3
Nugi =0) | Nugi =3)
Linien- Linien-
segment | segment B B 4 i
(Ng1 =2, | (Ng1 =2,
Nuci =2) | Nugi=2)
4 ’,_4_1
Punkt Punkt :é"r‘;zf]‘]‘t
(Nai=3, | Ve =3, | 22 = § | 2
Nua =0) | Nygr=0) | Yer =2
UGl = Ul Mg =05
Punkt Punkt Punkt Punkt
Ner=3, | Nai=3, | Wai=3, | Nai=3,| 12| 0
Nuci=0 | Nugi=0) | Nygi=0) | Nugi=0)
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me aller linearer Dekantermodelle (Gleichung (38)) unter Beriicksichtigung der jeweiligen
Ungleichungen (Gleichung (42)) ohne Konvergenzschwierigkeiten berechnet werden.
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5 Rechnergestitzter konzeptioneller
Verfahrensentwurf

5.1 Prozessmodellierung

In Kapitel 4 wurde gezeigt, dass die einzelnen Apparate gekoppelter Reaktions-Destillations-
Prozesse durch lineare Gleichungssysteme modelliert werden kénnen, Voraussetzung hierfiir
ist allerdings die Betrachtung thermodynamisch limitierter Grenzfille bei Reaktoren (Che-
misches Gleichgewicht), Destillationskolonnen (eo/eo- Analyse) und den Dekantern (Fliissig-
fliissig Gleichgewicht bzw. fliissige Mehrphasengleichgewichte) und eine segmentweise Li-
nearisierung der relevanten Stoffeigenschaften (siehe Kapitel 3). Werden die in Kapitel 4
vorgestellten linearen Modelle der Apparate miteinander kombiniert, kdnnen alle mdglichen
Verschaltungen dieser Apparate mit einer beliebigen Anzahl an Riickfiihrungsstromen durch
lineare Gleichungssysteme beschrieben werden. Dadurch kann der gesamte Betriebsbereich
von Reaktions-Destillations-Prozessen ohne Startwert- und Konvergenzprobleme untersucht
werden, da alle Losungen, sofern sie existieren, sicher gefunden werden. Somit kénnen fiir be-
lichige Reaktions-Destillations-Prozesse thermodynamische Analysen (Machbarkeitsstudien)
rechnergestiitzt durchgefiihrt werden. In der vorlicgenden Arbeit wurde hierza die in Abbil-
dung 32 dargestelite Methodik entwickelt und fiir Stoffsysterne mit bis zu vier Komponenten
in ein Softwarewerkzeug implementiert. Der Algorithmus der Machbarkeitsstudie ist in Ab-
bildung 79 im Anhang C.2 schematisch dargestellt.

Aus dem ProzessflieSbild einer zu betrachtenden Verfahrensalternative kann aus den vorge-
gebenen Einsatzstromen, den Mengenbilanzen und den linear abhdngigen molaren Umsit-
zen eines Reaktionssystems mit bekannter Stéchiometrie eine bestimmte Anzahl an linearen
Gleichungen fiir die J Komponentenmolenstrome des Prozesses n;' formuliert werden. Die ge-
wiinschten Produk(spezifikationen des Prozesses konnen in Molanteilen vorgegeben werden
und werden durch geeignete algebraische Umformungen, auf die in Anhang C.1 n#her ein-
gegangen wird, in Form von linearen Ungleichungen fiir die Komponentenmolenstréme der
Produkte beriicksichtigt. Die Spezifikationen von Umsatzreaktoren, Komponenten-Splitter
und Stromteilern (Apparategruppe A) liefern weitere lineare Gleichungen fiir die entspre-
chenden ausgehenden Komponentenmolenstrome (siche Abbildung 32). Hierzu miissen bei
Umsatzreaktoren die relativen Umsdtze von Eduktkomponenien vorgegeben werden (siehe
Abschnitt 4.4). Bei Stromteilern und Komponenten-Splittern miissen die Aufteilungsverhdlt-
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Lineare Gleichungen und Ungleichungen

ProzeseflieBlild fiir die Produktstrome der Apparate
Gruppe A Gruppe B
Umsatzreaktor Destillationskolonne

Basis: segmentweise
linearisiertes Dampf-Flassigkeits

\ f Gleichgewicht
B
c A
Lineare Gleichungen aus: ) ) )
Komponenten-Splitter Gleichgewichtsreaktor
- Mengenbilanzen Basis: segmentweise
st . linearisiertes chemisches
- Stochiometrie des P Gleichgewicht
Reaktionssystems z !

; B
(linear abhéngige -
molare Umsé&tze) AB,C 7 c ii;

- Zulaufstrémen c A

Stromteiler Dekanter

Lineare Ungleichungen aus: Basis: segmentweise

i i linearisiertes Flussig-flissig
- n
Hraciid peaifciions AR Glsichgewicht bzw, Flissiges
.z e X Mehrphasengleichgewicht
S

3 I

Unterbestimmtes lineares Gleichungssystem Lineare Apparatemodelle
(Basisgleichungssystem) und ein Satz (Lineare Gleichungen
linearer Ungleichungen und Ungleichungen)

Unterbestimmte lineare Gleichungssysteme fir alle méglichen
Kombinationen der linearen Apparatemodelle und ein
entsprechender Satz linearer Ungleichungen

\

_ Losung durch lineare Optimierung
(Formulierung eines geeigneten Optimierungskriteriums)

Abbildung 32: Thermodynamische Analyse (Machbarkeitsstudie) von  Reaktions-
Destillations-Prozessen fiir den konzeptionellen Verfahrensentwurf (Grup-
pe A: Apparate durch Vorgaben spezifiziert, Gruppe B: Apparatemodellierung
basiert auf segmentweise linearisierten Stoffeigenschaften).
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nisse bzw. die abzutrennenden Komponenten bekannt sein (siche Abschnitt 4.2). Somit kann
zur Modellierung des betrachteten Prozesses ein unterbestimmtes lineares Gleichungssystem
(Gleichung (38)) zur Bestimmung aller J Komponentenmolenstréme ri{ des Fliefibildes auf-
gestellt werden (Basisgleichungssystem). Zusiitzlich miissen die Komponentenmolenstréme
einen Satz linearer Ungleichungen, der sich aus den gewiinschten Produktspezifikationen er-
gibt, erfiillen.

Werden alle moglichen linearen Modelle der Gleichgewichtsreaktoren, Destillationskolon-
nen und Dekanter kombiniert, ergeben sich fiir jede Kombinationsmoglichkeit weitere linea-
re Gleichungen und Ungleichungen zur Beschreibung der Komponentenmolenstrome nf des
betrachteten Prozesses (siehe Abbildung 32). Die linearen Gleichungen und Ungleichungen
jeder Kombinationsmdglichkeit konnen dem bereits vorhandenen linearen Gleichungssystem
(Basisgleichungssystem) und den linearen Ungleichungen der Produktspezifikationen hinzu~
gefiigt werden, wobei der Typ des zu l6senden mathematischen Problems unveréndert bleibt.
Folglich kann der gesamte Reaktions-Destillations-Prozess fiir jede Kombinationsméglich-
keit der linearen Modelle aller Apparate (Gleichgewichtsreaktoren, Destillationskolonnen und
Dekanter) durch ein lineares Gleichungssystem fiir dic Komponentenmolenstréme nf model-
liert werden (lineares Prozessmodell). Der korrespondierende Satz linearer Ungleichungen
beriicksichtigt die einzuhaltenden Prozessspezifikationen und legt die Abschnittsgrenzen des
jeweiligen linearen Prozessmodels fest. In Abbildung 33 ist der Aufbau der Koeffizienten-
matrizen der linearen Gleichungen A und Ungleichungen C eines linearen Prozessmodells

nochmals anschaulich dargestellt.

Koeffizientenmatrix Koeffizientenmatrix
aller Gleichungen aller Ungleichungen
Zulaufstréme
Meng?ng.ilanz?r? g Produktspezifikationen
i Sifichiomelns _ C = | ~ Thermadynamische
Apparatevorgaben Limitierungen

Thermodynamische
Limitierungen

Abbildung 33: Aufbau der Koeffizientenmatrizen A und C eines linearen Prozessmodells.

Die Anzahl der erhaltenen linearen Gleichungssysteme (lineare Prozessmodelle) hingt vom
verwendeten Diskretisierungsgrad der segmentweisen Linearisierung der Stoffeigenschaften
ab, da dieser die Anzahl der linearen Modelle der jeweiligen Apparate und dariiber auch die

Anzahl aller Kombinationsmoglichkeiten bestimmt (siche Kapitel 4). Soll der gesamte Be-

trichsbereich eines Prozesses untersucht werden, miissen alle linearen Prozessmodelle be-

erden. Fiir den in Abbildung 32 dargestellten Reaktions-Destillations-Prozess

riicksichtigt w
[6sende lineare

mit einem Reaktor und zwei Destillationskolonnen ergeben sich z.B. 360 zu
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Gleichungssysteme, wenn fiir den Reaktor zehn und die beiden Destillationskolonnen jeweils
sechs lineare Apparatemodelle existieren (10-6- 6 = 360). Folglich skaliert der Rechenauf-
wand der thermodynamischen Analyse von Reaktions-Destillations-Prozessen exponentiell
mit der Zahl der Apparate aus Gruppe B (Destillationskolonnen, Gleichgewichtsreaktoren
und Dekanter).

Die linearen Gleichungssysteme zur Modellierung von Reaktions-Destillations-Prozessen
bleiben allerdings weiter unterbestimmt, da die Riickfithrstrome und im Allgemeinen die Pro-
dukstromverhiltnisse nicht vorgegeben sind. Um diese GroBen festzulegen, konnen Optimie-
rungskriterien verwendet werden. Als Optimierungskriterium eignen sich alle Komponenten-
oder Gesamtmolenstrome oder ihre Summen und Differenzen, die abhingig vom betrach-
teten Prozess zur Optimierung minimiert oder maximiert werden sollen. Es kann z.B. der
Gesamtmolenstrom einer Riickfiihrung, der sich als Summe der einzelnen Komponentenmo-
lenstréme dieser Riickfithrung ergibt, minimiert werden. Somit entsteht aus jedem unterbe-
stimmten linearen Gleichungssystem fiir die Komponentenmolenstrome (Gleichung (56)) je-
weils ein lineares Optimierungsproblem, dessen Losung, sofern sie existiert, zuverldssig unter
Beriicksichtigung der jeweiligen linearen Ungleichungen (Gleichung (57)) mit dem Simplex-
Verfahren gefunden werden kann. Hierzu ist es zweckmiBig, das GiitemaB f, das im Allge-
meinen eine reine Funktion des Vektors aller Komponentenmengenstrome des Prozesses 7 ist,
zu minimieren (Gleichung (58)).

An = b (56)
Cd 2 0 57
f(®) + min (58)

Eine erhaltene Losung fiir mindestens eines der formulierten Optimierungsprobleme zeigt,
dass der betrachtete Prozess unter den vorgegebenen EingabegroBen und Produktspezifikatio-
nen thermodynamisch machbar ist. Werden fiir mehrere lineare Gleichungssysteme Losungen
gefunden (lokale und globale Minima der Optimierungsfunktion), werden alle Lésungen ge-
speichert und daraus das globale Minimum ermittelt. Existiert fiir keines der linearen Glei-
chungssysteme eine Lésung, lassen sich die gewiinschien Spezifikationen aus thermodynami-
schen Griinden mit der gewihlten Verfahrensvariante nicht erreichen. Zur Vollstidndigkeit sei
an dieser Stelle vermerkt, dass mit der vorgestellten Methodik jedoch keine Aussage iiber den
notwendigen Energieaufwand thermodynamisch machbarer Prozesse getroffen werden kann,

da die Modellierung der Destillationskolonnen auf der Annahme eines unendlichen Riicklauf-
verhiltnisses basiert (siche Abschnitt 2.3.3),

D!c dfctaillierte Vorgehensweise des rechnergestiitzten konzeptionellen Verfahrenentwurfs
wird im Folgenden an Fallstudien zweier industriell relevanter Reaktions-Destillations-
Prozesse vorgestellt, um dag Potenzial der entwickelten Software anhand der erhalte-
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nen Ergebnisse aufzuzeigen. Als Beispielprozesse werden hierzu die Produktion von tert-
Butylethylether (ETBE) sowie die Herstellung von 1-Butylacetat, bei der das Aufireten zweier
fliissiger Phasen in einem Dekanter ausgenutzt wird, vorgestellt (siche Abschnitt 5.2). AuBer-
dem wurde das entwickelte Softwarewerkzeug zur Untersuchung destillativer Trennprozesse
terndrer Stoffsysteme eingesetzt. Dabei wurden Trennungen komplexer ternirer Stoffgemi-
sche, homogene und heterogene Entrainerdestillationen sowie Heteroazeotropdestillationen
untersucht. Die Ergebnisse der Machbarkeitsstudien dieser destillativen Verfahren sind im
Anhang C.3 zusammengestellt. Ferner wird im Anhang C.4 anhand eines terndren Stoffsys-
tems gezeigt, dass durch eine geeignete Verschaltung von Mischern und Dekantern auch die
mehrstufige Extraktion mit der entwickelten Software untersucht werden kann.

Da integrierte Prozesse in den letzten Jahren zunehmend an Bedeutung gewonnen ha-
ben [50, 64), wird am Beispiel der Methylacetat-Hydrolyse gezeigt, dass mit der vorgestellten
Methodik auch Aussagen iiber die Realisierbarkeit von Reaktivdestillationsprozessen getrof-
fen werden konnen, wenn das Stoffverhalten dies zuliisst und die Prozesse durch eine sequen-
tielle Ersatzschaltung représentiert werden konnen (siche Abschnitt 5.3). Prinzipiell besteht
dariiber hinaus die Moglichkeit, die e/ - Analyse auch auf Reaktivdestillationkolonnen an-
zuwenden [52, 55, 56] und somit die vorgestelite Methodik des rechnergestiitzten konzeptio-
nellen Verfahrensentwurfs auf Reaktivdestillationsprozesse zu erweitern. Voraussetzung hier-
zu wiire allerdings wiederum die segmentweise linearisierte Modellierung der entsprechenden
Stoffeigenschaften (Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichte reaktiver Systeme).

5.2 Reaktions-Destillations-Prozesse

5.2.1 ETBE-Synthese

Tert-Butylethylether (ETBE) wird hauptsichlich als Kraftstoffadditiv zur Erhéhung der Ok-
tanzahl eingesetzt [87]. In der industriellen Produktion sind verschiedene Prozessalternati-
ven zur Herstellung von tert-Butylethylether (Gleichung (IT)) bekannt. Bei den konventio-
nellen Prozessen wie dem Huels- und Oxeno-Prozess [87, 107] ist die sequentielle Abfol-
ge von Reaktion und Stofftrennung iiber Riickfiihrungsstréme gekoppelt. Beim Reaktivde-
stillationsprozess wird die Reaktion und Stofftrennung simultan in einem Apparat durchge-
filhrt (30, 111]. Als Beispielprozess fiir die Machbarkeitsstudie wird hier der konventionel-
le Huels-Prozess betrachtet, da er von den genannten Verfahren der apparativ aufwendigste
Prozess ist. Abbildung 34 zeigt den fiir die Synthese von tert-Butylmethylether (MTBE) ent-
wickelten Huels-Prozess ohne Methanolriickgewinnung [107]. Hier soll gezeigt werden, dass
er grundsiitzlich auch fiir die Herstellung von ETBE geeignet ist.

Der Prozess besteht aus einer Verschaltung von zwei Reaktoren (R1 und R2) sowie drei De-
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Abbildung 34: Huels-Prozess zur Herstellung von ETBE [107].

stillationskolonnen (C1 bis C3). Die externen Zulaufstrome (Edukte) sind einerseits das reine
Ethanol (Strom 1) und andererseits der C4-Schnitt einer Raffinerie, der als Isobuten-Quelle in
der industriellen Produktion dient (Strom 2). Eine Auflistung verschiedener C4-Quellen und
ihrer Zusammensetzungen findet sich z.B. in [87, 107]. Um die ETBE-Synthese fiir den kon-
zeptionellen Verfahrensentwurf auf ein quaternires Stoffsystem zu reduzieren, wurde fiir den
C4-Schnitt angenommen, dass er aus 40 mol-% Isobuten und 60 mol-% inerten Komponenten,
die in diesem Beispiel durch die Pseudokomponente n-Butan reprisentiert werden, besteht. Da
sich bei der MTBE- bzw. ETBE-Synthese ein Uberschuss des Alkohols positiv auf den Um-
satz auswirkt und die Dimerisation von Isobuten (Nebenreaktion) unterdriickt [87, 107, 111],
wurde die Machbarkeitsstudic des Huels-Prozesses fiir die ETBE-Synthese mit einem mo-
laren Ethanoliiberschuss von 10% bezogen auf den Gesamtzulauf durchgefiihrt. Die exter-
nen Zulaufstréme werden zuniichst im Mischer M1 gemischt und iiber den Mischer M2, in
dem der externe Eduktzulauf mit den Riickfithrungen des Prozesses zusammengebracht wer-
den, dem Reaktor R1 zugefiihrt. Dort findet eine gleichgewichtslimitierte Umsetzung in der
fliissigen Phase statt. In der Kolonne C1 wird das mit Ethanol verunreinigte Produkt ETBE
(Strom 7), von dem nicht umgesetzten Isobuten und den restlichen Komponenten getrennt, die
zum zweiten Reaktor R2 gefiihrt werden (Strom 6). In der Kolonne C2 wird das ETBE wei-
ter aufgereinigt und spezifikationsgerecht abgezogen (Strom 9). Das dabei anfallende Ethanol

wird iiber den Mischer M2 zum Reaktor R1 zuriickgefiihrt (Strom 8). In der Kolonne C3

wird aus dem Produktstrom des Reaktors R2 eine biniire Mischung aus ETBE und Ethanol
im Sumpf abgezogen und zum Reaktor R 1 zurtickgefiihrt (Strom 12). Tm Destillatstrom wird

das nicht abreagierte Ethanol in Form des Leichtsiedcrazeorrop aus Ethanol und n-Butan zur
Ethanol-Riickgewinnung ausgeschleust (Strom 11).

Fiir diese Fallstudie wurde angtnommen, dass die Destillationskolonnen C1 bis C3 bei ei-
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nem Druck von 8 bar betrieben werden. Die Modelliecrung des Stoffverhaltens erfolgt mit
dem UNIFAC-Modell [6), welches die vorhandenen experimentellen Daten sehr gut wie-
dergibt [30]. Die Nichtidealitiit der Gasphase wird dabei durch die Redlich-Kwong-Soave-
Zustandsgleichung beriicksichtigt. Das entsprechende Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts-
diagramm wurde bereits in Abbildung 15 gezeigt. Fiir die Fliissigphasenreaktoren RI und
R2 wurde angenommen, dass sie bei 50°C betrieben werden. Die gewiinschte Produktrein-
heit fiir ETBE soll mindestens 99 mol-% betragen (Strom 9). Ferner wird der zur Ethanol-
Riickgewinnung gefiihrte Strom 11 so spezifiziert, dass die Summe der ETBE- und IB-
Konzentrationen kleiner als 2 mol-% ist. Weitere Grofen miissen fiir dic Machbarkeitsstudie
nicht vorgegeben werden. Die Riickfiihrungsstrome sind zwar noch nicht vollstindig spezi-
fiziert, doch sie werden durch die lineare Optimierung bestimmt (siehe Abschnitt 5.1). Dazu
muss allerdings fiir den betrachteten Prozess ein geeignetes Optimierungskriterium formuliert
werden. Im betrachteten Beispiel bictet es sich an, die Gesamtmenge der Riickfithrungsstro-
me, d.h. die Summe der Strome 8 und 12, zu minimieren. Alternativ wéire es auch mdglich,
z.B. den Isobutenumsatz im Reaktor R1 zu maximieren. Findet die lineare Optimierung mit
dem Simplex-Verfahren (Gleichungen (56) bis (58)) eine Lsung, ist der betrachtete Prozess
unter den vorgegebenen Betriebsparametern (Reaktortemperatur und Kolonnendruck) mach-
bar und die Produkte kénnen grundsitzlich mit den gewiinschten Spezifikationen gewonnen
werden. Die erhaltene Losung fiir den betrachteten Huels-Prozess mit minimaler Gesamt-
menge der Riickfiihrungsstrome (Summe der Stréme 8 und 12) ist in Form einer Stromleiste
in Tabelle 17 dargestellt.

Tabelle 17: Optimale Lsung mit minimalem Gesamtriickfithrungsstrom (Summe der Strome
8 und {2) fiir die ETBE-Synthese mit dem Huels-Prozess (Abbildung 34).
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Dabei miissen nur 3% des Gesamtzulaufstroms (Summe der Strome 1 und 2) iiber den Mi-
scher M2 zum Reaktor R zuriickgefithrt werden, um in dem Prozess einen Isobutenumsatz
von 98,8% zu erzielen. Bei der Losung filit jedoch auf, dass in der Kolonne C2 kein Destillat-
strom abgezogen wird und somit der Zulaufstrom (Strom 7) und der Sumpfabzug (Strom 9)
identisch sind. D.h. die Kolonne C2 wird fiir das Erreichen der Produktspezifikationen nicht
benétigt, da in ihr keine weitere Aufreinigung mehr stattfindet. Die entwickelte Software iden-
tifiziert also auch nicht bendtigte Apparate eines Verfahrens. Wird die Kolonne C2 nicht mehr
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benétigt, wird aus dem Huels-Prozess der Oxeno-Prozess (Abbildung 35), welcher ebenfalls
in der industriellen Produktion eingesetzt wird [87]. Dabei ist auf der vorliegenden Betrach-
tungsebene der Oxeno-Prozess dem Huels-Prozess vorzuziehen, da beide Prozessalternativen
an ihrem Optimum identisch sind und dem Oxeno-Prozess entsprechen. Zum gleichen Befund
kommen auch Kossak et al. [67), die bei ihrer Optimierungsstudie die Rekiifikationskbrper-
methode eingesetzt haben.

@

o

Abbildung 35: Oxeno-Prozess zur Herstellung von ETBE [87] (Strombezeichnungen analog
zu Abbildung 34, d.h. Nummer 8 und 9 nicht belegt).

Durch die Visualisierung der Mengenbilanz im Konzentrationsraum werden die thermodyna-
mischen Limitierungen der einzelnen Apparate aufgezeigt und tragen somit zu einem besse-
ren Prozessverstéindnis bei. Die Mengenbilanz der optimalen Losung des Huels- bzw. Oxeno-
Prozesses (Abbildung 35) mit minimalem Riickfithrungstrom 12 ist in Abbildung 36 im seg-
mentweise linearisierten chemischen Gleichgewichisdiagramm bei 50 °C und im segment-
weise linearisierten Dampf-Flissigkeits Gleichgewichtsdiagramm bei 8 bar des quaterniren

Stoffsystems Isobuten (IB) - n-Butan (NBUT) - Ethanol (EtOH) - tert-Butylethylether (ETBE)
dargestellt.

Im Mischer M1 werden die beiden externen Zulaufstrame (Strom 1 und 2) miteinander ver-
mischt. Dem ternéiren Gemisch (Strom 3) wird im Mischer M2 der ETBE-reiche Recycle-
strom 10 zugefiihrt. Die quaterniire reaktive Mischung (Strom 4) reagiert im Reaktor R1 bis
ins Gleichgewicht ab. In Kolonne C1 wird aus dem Reaktoraustrag (Strom 5) das reine ET-
BE als Sumpfprodukt (Strom 7) abgetrennt. Das Kopfprodukt der Kolonne C1 (Strom 6), ein
n-butanreiches quaterniires Gemisch reagiert im Reaktor R2 erneut bis ins Gleichgewicht ab.
Das Reaktionsprodukt (Strom 8) wird mit dem Trennschnitt der Kolonne C2 in reines ETBE
als Sumpfprodukt abgezogen und iiber den Mischer M2 zum Reaktor R2 zuriickgefiihrt. Uber

den Kopf der Kolonne C2 wird ein ternires Gemisch aus Ethanol, Isobuten und n-Butan zur
Ethanol-Riickgewinnung ausgeschleust (Strom 9).
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Abbildung 36: Optimale Losung mit minimalem Gesamtriickfithrstrom fiir den Huels- bzw.
Oxeno-Prozess (Mengenbilanz und Strombezeichnungen nach Abbildung 35):
a) Segmentweise linearisiertes chemisches Gleichgewicht bei 50 °C, b) Seg-
mentweise linearisiertes Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramm bei 8
bar des quaterndren Stoffsystems Isobuten (IB) - n-Butan (NBUT) - Etha-
nol (E1OH) - tert-Butylethylether (ETBE) (Berechnungen mit dem UNIFAC-
Modell [6] und der Redlich-Kwong-Soave Zustandsgleichung), Konzentratio-

nen in mol/mol.
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Fiir den Oxeno-Prozess wurde zusétzlich eine rigorose Prozesssimulation durchgefiihrt, wo-
bei die Stoffdatenmodelle mit denen der vereinfachten Betrachtung iibereinstimmiten. Fiir die
Kolonnenhohen und die Riicklaufverhiltnisse der beiden verbleibenden Kolonnen wurden zu-
niichst zum besseren Vergleich der Ergebnisse sehr groBe Werte angenommen (N = Ny =125,
R = 10). Als Startwerte wurden die Ergebnisse der vereinfachten Betrachtung verwendet (sie-
he Tabelle 17). Aufgrund dieser hervorragenden Startwerte konvergierte die Prozesssimula-
tion in wenigen Iterationen. Die erhaltenen Ergebnisse waren praktisch identisch mit den in
Tabelle 17 gezeigten Werten. Aufbauend auf diesem ersten Simulationsergebnis wurde ei-
ne iiberschligige thermodynamische Auslegung der Destillationskolonnen, d.h. die Wahl der
Kolonnenhohe und des Riicklaufverhéltnisses fiir die einzelnen Trennschnitte, auf Basis von
N-Q-Kurven [144] durchgefiihrt (siche Tabelle 18). Das Ergebnis der rigorosen Simulation
des Oxeno-Prozesses mit festgelegten Stufenzahlen und Riicklaufverhiiltnissen der Destilla-
tionskolonnen C1 und C2 ist in Tabelle 19 zusammengestellt.

Tabelle 18: Thermodynamische Auslegung der Destillationskolonnen C1 und C2 des Oxenc-
Prozesses (Abbildung 35) fiir die ETBE-Synthese (Stufenzahlen des Verstirker-
und Abiriebsteil inklusive Kondensator und Verdampfer).

I KOIOHB[?[ Ny I Na | RI‘)J
Cl 8 | 10 [ 0414
C2 |9 ]055

Tabelle 19: Ergebnisse der Prozesssimulation des Oxeno-Prozesses (Abbildung 35) fiir die

ETBE-Synthese mit festgelegten Stufenzahlen und Ritcklaufverhilinissen (siche
Tabelle 18).
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Es zeigt sich eine sehr gute Ubereinstimmung zwischen den Werten der Machbarkeitsstudie
(Tabelle 17) und der Prozesssimulation (Tabelle 19). Die Ergebnisse aus der vereinfachten
Betrachtung mit eo/eo - Kolonnen kénnen in diesem Fall auf die Kolonnen mit endlicher Stu-
fenzahl und endlichem Riicklauf iibertragen werden. Die verbleibenden Differenzen sind im
Wesentlichen auf die segmentweise Linearisierung des chemischen Gleichgewichts und der
Separatrizen {Destillationsgrenzen) sowie die endlichen Riicklaufverhiltnisse zuriickzufiih-
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ren. Basierend auf den vorgestellten Ergebnissen ist es nun moglich, die weiteren Apparate
(Reaktoren R1 und R2) und das Gesamtverfahren komplett auszulegen.

5.2.2 Butylacetat-Synthese

I-Butylacetat hat eine grofle Gkonomische Bedeutung und wird vorallem als Losernittel in
der Lack- und Papierindustrie sowie bei der Herstellung pharmazeutischer Produkte einge-
setzt [85]. Der Ester 1-Butylacetat (BuAc) kann z.B. durch die Veresterung von Essigsdure
(HAc) mit 1-Butanel (BuOH) unter Bildung von Wasser (W) als Koppelprodukt siurekataly-
siert synthetisiert werden (siehe Gleichung (I11)).

Ht
CH:COOH + C4H¢OH == CH;COOC:Hy + H;0 (1
S——— S — e —
Essigsdure (HAc)  1-Butanol (BuOH) 1-Butylacetat (BuAc)  Wasser (W)

Das komplexe Stoffverhalten des Stoffsystems der 1-Butylacetat-Veresterung mit zahlrei-
chen Azeotropen und einer Mischungsliicke im quaternéren Konzentrationsraum stellt ein an-
spruchvolles Testsystem fiir einen gekoppelten Reaktions-Destillations-Prozess dar, bei dem
das Auftreten zweier fliissiger Phasen in einem Dekanter ausgenutzt wird. In Abbildung 37 ist
eine mogliche konventionelle Verfahrensvariante fiir die Herstellung von 1-Butylacetat darge-

stellt.

c2

€ Te.

Abbildung 37: Prozess fiir die Veresterung von 1-Butanol zu 1-Butylacetat.

Da Veresterungsreaktionen gleichgewichtslimitiert sind, erhoht die simultane Durchfithrung

der Reaktion und Stofftrennung die Ausbeute, weshalb sich die Reaktivdestillation in der
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industriellen Produktion von Estern etabliert hat [27, 58, 64]. Allerdings kdnnen mit der ent-
wickelten Software Reaktivdestillationskolonnen nur bedingt untersucht werden, wenn das
Stoffverhalten dies zulisst und sie durch eine geeignete konventionelle Ersatzschaltung repri-
sentiert werden (siehe Abschnitt 5.3), was jedoch bei der Synthese von 1-Butylacetat nicht
der Fall ist.

Im Folgenden wird gezeigt, dass sich die in Abbildung 37 dargestellte Verfahrensvariante,
die aus der Verschaltung des Reaktors R1, der Heteroazetropdestillationskolonne C1 mit dem
Dekanter D1 und der Produktaufreinigungskolonne C2 besteht, zur spezifikationsgerechten
Herstellung von 1-Butylacetat eignet. Als externe Zulaufstrome stehen fiir die Butylacetat-
Synthese reines 1-Butanol (Strom 1) und reine Essigsiure (Strom 2) zur Verfligung. Der glo-
bale Schwersieder 1-Butylacetat soll als Sumpfprodukt der Kolonne C2 mit einer Reinheit
von 99 mol% abgezogen werden (Strom 9). Das Koppelprodukt Wasser soll iiber die Hetero-
azeotropdestillationskolonne C1 und den Dekanter D1 als schwere Phase ebenfalls mit einer
Reinheit von 99 mol% ausgeschleust werden (Strom 11).

Fiir diese Fallstudie wurde angenommen, dass die Destillationskolonnen C1 und C2 bei einem
Druck von 1 bar betrieben werden. Das entsprechende Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts-
diagramm, welches mit dem UNIQUAC-Modell unter Beriicksichtigung der Dimerisierung
der Essigsiure in der Gasphase berechnet wurde (Modellparameter siche Anhang A.2), ist
in Abbildung 38a dargestellt. Das quaterniire reaktive System weist drei binire und zwei ter-
nire Leichtsiederazeotrope sowie ein binéres Schwersiederazeotrop auf [45, 85]. Die instabile
invariante Mannigfaltigkeit des ternidren Leichtsiederazeotrops 1-Butylacetat — 1-Butanol -
Wasser (globaler Leichtsieder und instabiler Knoten) ist die zweidimensionale Separairix
(Destillationsgrenze), die den Konzentrationsraum in zwei Destillationsgebiete mit den sta-

bilen Knoten 1-Butylacetat (globaler Schwersieder) und dem biniiren Schwersiederazeotrop
1-Butanol — Essigs#ure aufteilt.

AuBerdem wurde angenommen, dass im Gleichgewichtsreaktor R1 die Veresterungsreaktion
bei einer Temperatur von 100 °C in der fliissigen Phase abliuft. Das entsprechende chemische
Gleichgewicht (Modellparameter siche Anhang A.2) ist ebenfalls in Abbildung 38a darge-
stellt. Ferner wurde fiir den Dekanter D1, der zur Aussschleusung des Wassers dient, ange-
nommen, dass er bei einer Temperatur von 20 °C betrieben wird. Das entsprechende Fliissig-
fliissig Gleichgewichtsdiagramm, welches ebenfalls mit dem UNIQUAC-Modell (Modell-
parameter siche Anhang A.2) berechnet wurde, ist zusammen mit dem Dampf-Fliissigkeits
Gleichgewichtsdiagramm bei 1 bar in Abbildung 38b dargestellt. Ausgehend vom Binirsys-
tem 1-Butylacetat — Wasser erststreckt sich die Mischungsliicke iiber die terniren Stoffsys-
teme 1-Butylacetat — Essigsiure — Wasser und 1-Butylacetat — 1-Butanol — Wasser in den
Konzﬁ:ntrationsraum des quaterniiren Stoffsystems der Butylacetat-Synthese. Um die Mach-
barkeitsstudie fiir den betrachteten Prozess durchfithren zu kiinnen, muss noch ein geeignetes

Optimierungskriterium vorgegeben werden. Im betrachteten Beispielprozess bietet es sich an,
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den Riicklaufstrom 8 zu minimieren, da der Riickfiihrungsstrom 10 bereits durch die Produkt-
spezifikation des Wassers (Strom 11) iiber die Mengenbilanz im Dekanter D1 festgelegt ist.
Die erhaitene Losung fiir die Butylacetat-Synthese (Mengenbilanz) ist in Abbildung 38 und
in Tabelle 20 dargestellt.

Tabelle 20: Optimale Losung fiir die Synthese von 1-Butylacetat mit minimalem Riickfiihr-
strom 8 (Strombezeichnungen nach Abbildung 37).

SR 113 Y )
Figes / mOV/S T] 1] 3.536 | 3.536 | 4,119 | 1,583 | 2,536 | 1,536 | 1 | 0.583 | 1
figaou/mols || 1 0| 1,343 | 0,343 | 0,503 | 0,160 | 0,343 [ 0,343 [0 | 0,16 | 0
ac /molls || 0 | 1| 1,768 | 0,768 | 0.768 0 | 0768 | 0,768 | 0 0l o
o /mols [ 0 | 0 [ 0425 [ 425 [ 1,737 [ 0312 | 1425 0425 [ 1 | 0312 ] ©
sy / mol/s 00 0 W ERREL 0 0[O0 ] 1
oo /molimal | T 0 038 | 01097 0,122 | 0,101 [ 0335 [ 0253 | 0] 0275 | 0
Tiuac/molUmol || 0| 1| 0.5 | 0,217 | 0,186 00303 050 0] 0
Xparc/mollmol || 0 | 0| 0,12 | 0,403 | 0,422 | 0,197 | 0,562 | 0,277 | 1 [ 0535 | 0
2w /mol/mol || 0] 0 0 | 0,283 | 0.270 | 0,702 0] ©0]0] 019] 1

Die beiden Feedstrome (Strome 1 und 2) werden zusammen mit dem Recyclestrom 8 im
Mischer M1 vermischt und als Eduktstrom (Strom 3) dem Reaktor R1 zugefiihrt, wo eine
gleichgewichtslimitierte Umsetzung stattfindet (Strom 4). Durch die Reaktion wird die De-
stillationsgrenze iibersprungen, wodurch in der Kolonne C1 das heteroazeotrope Verhalten
des Stoffsystems ausgenutzt werden kann. Im Mischer M2 wird hierzu der Reaktoraustrag
(Strom 4) mit dem organischen Riicklauf des Dekanters D1 (Strom 10) zum Strom 5 gemischt.
AnschlieRend wird das terniire Leichtsiederazeotrop 1-Butanol — 1-Butylacetat —Wasser in der
Kolonne C1 als Kopfprodukt abgezogen (Strom 6). Durch die vollstindige Kondensation des
Kopfproduktes zerféllt das ternire Leichtsiederazeotrop im Dekanter D1 in eine leichte orga-
nische Phase (Strom 10), die reich an 1-Butylacetat und 1-Butanol ist, sowie in reines Wasser
(schwere Phase). was als Produkt ausgeschleust wird (Strom 11). Aus dem Sumpfprodukt
der Kolonne C1 (Strom 7) wird der globale Schwersieder 1-Butylacetat in der Kolonne C2
spezifikationsgerecht abgetrennt (Strom 9) und die nicht abreagierten Edukte 1-Butanol und
Essigsiure mit Restanteilen an 1-Butylacetat zum Reaktor R1 zuriickgefiihrt (Strom 8).

Die Visualisierung der Mengenbilanz (Abbildung 38) verdeutlicht wiederum die thermodyna-
mischen Grenzen der cinzelnen Apparate. AuBerdem werden die stdchiometrischen Zwangs-
bedingungen sowie die Abhdngigkeiten der Mengenbilanz vom Phasenverhalten, insbeson-
dere des Phasenzerfalls, aufgezeigt. Durch diese anschauliche Visualisierung wird ein besse-
res Verstindnis fiir die einzelnen Schritte des Prozesses generiert, Die erhaltenen Ergebnisse
kbnnen — wie bei der ETBE-Synthese gezeigt (siche Abschnitt 5.2.1) — als Startwerte fir die
thermodynamische Auslegung der Apparate und des Gesamtverfahrens genutzt werden.



86 5 Rechnergestiitzter konzeptioneller Verfahrensentwurf

Destillations-
BuOH  grenze
a)

BuAc

% Destillations-
\x“grenze

HAC ¢

Mischungs-
lucke

w

Abbildung 38: Optimale Lsung fiir die Synthese von 1-Butylacetat mit minimalem Riick-
fiihrstrom 8 (Mengenbilanz und Strombezeichnungen nach Abbildung 37):
a) Segmentweise linearisiertes chemisches Gleichgewicht bei 100 °C, b) Seg-
mentweise linearisiertes Fliissig-fliussig Gleichgewicht bei 20 °C jeweils in
der kombinierten Darstellung mit dem segmentweise linearisierten Dampf-
Fliissigkeits Gleichgewicht bei 1 bar des Stoffsystems 1-Butanol (BuOH), Es-
sigsdure (HAc), I-Butylacetat (BuAc) und Wasser (W) (Berechnungen mit

dem UNIQUAC-Modell, Modellparameter siche Anhang A.2), Konzentratio-
nen in mol/mol.
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5.3 Reaktivdestillation

Da sich die simultane Durchfiihrung von Reaktion und Destillation in einem Apparat posi~
tiv auf die Produktausbeute und -qualitit auswirken und zu Einsparungen hinsichtlich der
Invest- und Betriebskosten fithren kann [50, 116], gewinnen hybride Verfahren wie die Reak-
tivdestillation in der Verfahrensentwicklung und der industriellen Produktion zunehmend an
Bedeutung [64]. Sowohl fiir die Herstellung von ETBE [111] als auch die Synthese von
I-Butylacetat [85, 117] existieren mittlerweile heterogen katalysierte Reaktivdestillationen als
Verfahrensvarianten. Die vorgestellte Methode fiir den rechnergestiitzten konzeptionellen Ver-
fahrensentwurf (sieche Abschnitt 5.1) ist allerdings auf konventionelle Reaktions-Destillations-
Prozesse, d.h. Prozesse mit einer sequentiellen Abfolge der Reaktion und der destillativen
Aufarbeitung der Produkte in getrennten Apparaten beschrinkt. Im Folgenden soll jedoch am
Beispiel einer gleichgewichtslimitierten Reaktion mit zwei Edukten und einem Produkt (siehe
Reaktionsgleichung (I1V)) gezeigt werden, dass mit der entwickelten Software unter bestimm-
ten Bedingungen auch Riickschliisse iiber dic Realisierung von Reaktivdestillationsprozessen

gezogen werden konnen.
A 4+ B = C (IV)

Die Siedereihenfolge des zeotropen Stoffsystems sei A, B, C, wobei die Komponente C den
Schwersieder darstellt.

Abbildung 39a zeigt den konventionellen Prozess mit sequenticller Prozessfilhrung fiir die
Reaktion und destillative Stofftrennung. Das reaktive Ausgangsgemisch A-B wird dem Reak-
tor R1 zugefithrt und reagiert bis zum Erreichen des chemischen Gleichgewichts ab. In der
nachfolgenden Destillationskolonne C1 wird das Produkt C in der gewiinschten Reinheit als
Sumpfprodukt abgetrennt. Das Kopfprodukt mit nicht abreagierten Edukten wird iiber den
Mischer M1 zum Reaktor R1 zuriickgefiihrt. Je nach Lage des chemischen Gleichgewichts
kisnnen sich bei diesem Prozess teilweise sehr groBe Riickfiihrstrome ergeben, wodurch die-
ser Prozess unwirtschaftlich werden kann [120]. In diesen Fillen kann es sinnvoll sein, die
Reaktion und die Stofftrennung simultan in einer Reaktivdestillationskolonne durchzufithren.
Abbildung 39b zeigt die Verfahrensaiternative der Reaktivdestillation fiir das betrachtete Bei-
spielsystem, bei der die Kolonne unter totalem Riicklauf betrieben wird, Der Leichtsieder A
wird der Kolonne unterhalb der Reaktionszone zugefiihrt und wandert tiber den Gasstrom in
die Reaktionszone. Der Mittelsieder B wird am Kopf der Kolonne oberhalb der Reaktionszone
in die Kolonne eingebracht und geht dort iiber die flissige Phase in die Reaktionszone iiber.
In der Reaktionszone wird durch die chemische Umsetzung das Produkt C gebildet, welches
im Abtriebsteil der Kolonne abgetrennt wird. Auf diese Weise ist eine vollstindige Umset-
zung der Edukte moglich, wenn die Edukte in stochiometrischer Zusammensetzung zugefiihrt
werden und ein hinreichend groBes Riicklaufverhiltnis vorgegeben wird [120].

Wird bei der Reaktivdestillation kein Kopfprodukt abgezogen (Abbildung 39b), erscheint
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a) b)

Abbildung 39: Gekoppelte Reaktions-Destillations-Prozesse fiir das reaktive Beispiclsysiem
nach Reaktionsgleichung (IV): a) Konventioneller Prozess mit sequentieller
Abfolge von Reaktion und Stofftrennung, b) Simultane Durchfiihrung von
Reaktion und Stofftrennung im Reaktivdestillationsprozess.

es plausibel, dass aus der Machbarkeit der konventionellen Reaktor-Kolonnen-Verschaltung
(Abbildung 39a) auf die Realisierbarkeit des Reaktivdestillationsverfahren geschlossen wer-
den kann. Dies lisst sich anschaulich erliutern, wenn die Verstirker- und Abtriebsteile der
Destillations- bzw. Reaktivdestillationskolonne als separate Kolonnen dargestellt werden (sie-
he Abbildung 40).

Abbildung 40a zeigt den konventionellen Reaktions-Destillations-Prozess aus Abbildung 39a
mit der Verstirkerkolonne Cla und der Abtriebskolonne Clb. Da das Kopfprodukt der Ver-
stiarkerkolonne nicht ausgeschleust sondern als Edukt direkt zum Reaktor zuriickgefiihrt wird,
erfiillt der Riickfiihrungsstrom die gleiche Funktion wie der Riicklaufstrom einer reaktiven
Verstirkerkolonne, die unter totalem Riicklauf betrieben wird (siehe Abbildung 40b), nidmlich
den nichtabreagierten Leichtsieder A in den Reaktor oder die Reaktionszone zuriickzubrin-
gen. In beiden Fillen wird im Abtriebsteil das Produkt (Schwersieder C) weiter aufgereinigt
und der Mittelsieder B wieder in die Reaktionszone zuriickgebracht bzw. iiber den Kopfabzug
zum Reaktor zuriickgefahren. Um die Edukte in der Reaktionszone der reaktiven Verstirker-
kolonne besser zu verteilen bietet es sich an, den Mittelsieder B oberhalb der Reaktionszone
gemeinsam mit dem Riicklauf aufzugeben (siche Abbildung 40c und Abbildung 39b).

Die konventionelle Verfahrensvariante kann zwar in einigen Fillen aufgrund eines sehr groBen
Ritckfithrungsstromes unwirtschaftlich sein, aber aus ihrer Machbarkeit kann auf die Realisie-
rung einer reaktiven Verstirkerkolonne, die unter totalem Riicklauf betrieben wird, geschlos-
sen werden. Allerdings muss das Stoffverhalten diese Vorgehensweise wie im dargestellten
Beispiel zulassen, weshalb an Abbildung 40 nicht der Anspruch eines Beweises gestellt wer-
den darf. Dennoch ist diese Vorgehensweise in der Praxis anwendbar. Sie zeigt die Mdglich-
keit, eine reaktive Verstirkerkolonne ohne Kopfproduktaustrag (Betrieb mit totalem Riicklauf)
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c)

Abbildung 40: Realisierbarkeit eines Reaktivdestillationsprozesses mit totalem Riicklauf auf
Basis der Machbarkeit eines konventionellen Verfahrens: a) Konventioneller
Prozess mit sequentieller Abfolge von Reaktion und Stofftrennung, b} und c)
Reaktivdestillationsprozess mit totalem Riicklauf und einem bzw. zwei Zu-

laufstromen.

fiir den konzeptionellen Entwurf durch eine sequentielle Schaltung eines Reaktors und einer
Kolonne zu reprisentieren. Viilig analog kénnen auch reaktive Abitriebskolonnen durch eine
konventionelle Reaktor-Kolonnenverschaltung mit Riickfiihrung des Sumpfaustrages abgebil-
det werden, wenn kein Sumpfprodukt abgezogen wird. Kénnen Reaktivdestillationskolonnen
durch eine Verschaltung konventioneller Apparate abgebildet werden (siehe Abbildung 39),
dann konnen diese Prozesse mit der entwickelten Software ebenfalls analysiert werden.

Ein industriell relevantes Beispiel ist die Hydrolyse von Methylacetat, bei der Essigsidu-
re (HAc) und Methanol (MeOH) aus Methylacetat (MeAc) und Wasser (W) gebildet wird

(siche Reaktionsgieichung (V). Eine ausfithrliche Beschreibung des Reaktionssystems ein-

schlieBlich der thermodynamischen Eigenschaften findet sich in Abschnitt 6.2. In Ab-

bildung 41a ist die Variante cines Reaktivdestillationsprozess [71] fiir die Methylacetat-

Hydrolyse abgebildet.
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Abbildung 41: a) Reaktivdestillationsprozess fiir die Hydrolyse von Methylacetat mit direkter
Trennsequenz in der Produktaufbereitung [71], b) Konventionelle Ersatzschal-
tung des Reaktivdestillationsprozesses gemify Abbildung 40.

Analog zu Abbildung 39b wird der Mittelsieder Wasser (Strom 1) zusammen mit dem Riick-
fithrungsstrom 10 am Kopf der Reaktivdestillationskolonne C1 zugefiihrt (Strom 3). Diese
Kolonne wird unter totalem Riicklauf betrieben, da kein Kopfprodukt abgezogen wird. Der
Leichtsieder Methylacetat wird unterhalb der Reaktionszone in die Kolonne gebracht (Strom
2) und wandert in Form des biniren Leichtsiederazeotropes Methylacetat-Methanol (globa-
len Leichtsieder, vgl Tabellen 22 und 23) in die Reaktionszone. Im Abtriebsteil der Reak-
tivdestillationskolonne C1 wird eine ternire Mischung aus Methanol, Wasser und Essigsiure
abgetrennt (Strom 7). AnschlieBend werden die Produkte Methanol (Strom 8) und Essigséu-
re (Strom 11) iiber eine direkte Destillationssequenz (Kolonnen C2 und C3) in gewiinschter
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Reinheit gewonnen. Das nicht abreagierte Wasser wird zur Reaktivdestillationskolonne C1 zu-
riickgefiihrt (Strom 10), wodurch der externe Zulauf des Wassers (Strom 1) verringert werden
kann.

Bei dem vorliegenden Stoffverhalten (siehe Abschnitt 6.2) kann dieser Prozess gemiB Ab-
bildung 40 durch eine Verschaltung eines Reaktors (R1) mit drei Destillationskolonnen (C1
bis C3) reprisentiert werden (siehe Abbildung 41b). Fiir dicse konventionelle Ersatzschal-
tung wurde mit der entwickelten Software eine rechnergestiitzte Machbarkeitsstudie durch-
gefithrt. Als Methylacetatquelle steht ein bindres Gemisch aus Methylacetat und Methanol
mit 60 mol% Methylacetat zur Verfiigung (Strom 2). Dieses Gemisch wird zusammen mit
dem reinen Wasser (Strom 1) im Reaktor R1 zu Essigsdure und Methanol gleichgewichtsli-
mitiert umgesetzt. Aus dem Reaktoraustrag (Strom 5) wird das nichtabreagierte Methylacetat
in Form des biniren Leichtsiederazeotropes Methylacetat-Methanol als Kopfprodukt abge-
trennt (Strom 6) und iiber den Mischer M2 zum Reaktor R1 zuriickgefiihrt. Fiir die Produkte
Methanol (Strom 8) und Essigsdure (Strom 11) soll eine Reinheit von jeweils 99 mol% er-
reicht werden. Fiir die Destillationskolonnen wurden bei diesem Beispiel ein Druck von 1
bar angenommen. Da der Reaktor R1 und die Kolonne C1 als Ersatzschaltung fiir eine Re-
aktivdestilfationskolonne dienen, wurde fiir den Fliissigphasenreaktor R1 das Erreichen des
chemischen Gleichgewichts unter Siedebedingungen bei 1 bar vorgegeben. Der entsprechen-
de Zusammenhang zwischen dem Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht und dem chemischen
Gleichgewicht ist in Abbildung 42 dargestellt. Somit sind alle Eingabegrofen vorgegeben
und die Riickfiihrungsstrome werden iiber die lineare Optimierung ermittelt. Im betrachteten
Beispiel bietet es sich an, die Gesamtmenge der Riickfithrungsstrdme, d.h. die Summe der
Strome 6 und 10, zu minimieren. Die erhaltene Mengenbilanz fiir die Ersatzschaltung des
Reaktivdestillationsprozesses der Methylacetat-Hydrolyse ist in Abbildung 42 und Tabelle 21
dargestellt.

Aus Abbildung 42 und Tabelle 21 geht hervor, dass die gewiinschten Produktspezifikationen
fiir die Methylacetat-Hydrolyse mit der konventionellen Ersatzschaltung erreichbar sind. In
der Praxis ist die in Abbildung 40 erléuterte Vorgehensweise durchaus anwendbar, weshalb
aus diesem Ergebnis auch der Schluss gezogen werden kann, dass der in Abbildung 41a dar-
gestellte Reaktivdestillationsprozess ebenfalls realisierbar ist. Dies zeigt sich auch bei den in
Tabelle 21 dargestellten Ergebnissen, die mit den Ergebnissen von Lin et al. [71], die fiir den
in Abbildung 4 1a dargestellten Reaktivdestillationsprozess auf der Basis rigoroser Prozesssi-
mulationen eine optimierte Lasung vorstellen, qualitativ iibereinstimmen. Die Unterschiede
zwischen den Ergebnissen sind im Wesentlichen auf Unterschiede der thermodynamischen
Modellierung zuriickzufiihren, da bei den rigorosen Simulationen der Einfluss der Reaktions-
kinetik, die sich auf die Produktausbeute und -qualitdt auswirkt, beriicksichtigt wurde [71].
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Abbildung 42: Optimale Losung fiir die Hydrolyse von Methylacetat mit minimalem Gesam-
triickfithrungsstrom (Summe der Strome 6 und 10): Mengenbilanz (Strom-
bezeichnungen nach Abbildung 41b) im kombinierten segmentweise lineari-
sierten chemischen Gleichgewicht und Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht bei
1 bar des Stoffsystems Methylacetat (MeAc), Wasser (W), Methanol (McOH)
und Essigsiure (HAc) (Berechnung mit dem NRTL-Modell, Modellparameter
siche Tabelle 28), Konzentrationen in mol/mol.

Tabelle 21: Optimale Losung fiirr die Hydrolyse von Methylacetat mit minimalem Gesam-

triickfithrungsstrom (Summe der Stréme 6 und 10) (Strombezeichnungen nach
Abbildung 41b).

[Sem ____WI[ a3l 3y 4 5] 6j 7] s8] o] ] i

[ 7iges /malls 1] 1,667 | 6,458 | 12,915 | 12,915 | 4,791 | 8,124 | 1,67 | 6,454 | 5458 [ 0997
fingeac / MOl/s 0 1 0] 4117 | 3,130 | 3,117 | 0,013 | 0,013 0 0 0
fineon / mol/s 0 [ 0,667 0| 2341 | 3328 [ 1,674 | 1,653 | 1.653 0 0 [}
iy / mol/s 1 0 | 6458 | 6,458 | 5471 0 | 3,471 | 0,003 | 5,468 | 5,458 | 0,1
Anac/ molfs [V 0 0 0| 0,987 0 | 0,987 0 | 0,987 0] 0,987
XMeac /mol/mol || O 0,6 0] 0319 0242 [ 0,651 | 0,002 [ 0008 | © ! 0 0
xmeon / mol/mol [0 0,4 0] 0181 | 0,258 [ 0,349 [ 0,204 | 0,990 0 0 0
vy / mol/mal 1 i} 1] 05| 0424 0| 0,673 | 0,002 | 0,847 | 1,000 | 001
Xiac/mol/mol | O 0 0| 0| 0,076 0 [ 0.121 0| 01530000 09
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6 Reaktivdestillation in einer Trennwandkoionne

6.1 Reaktive Trennwandkolonne

Die Trennwandkolonne wurde erstmalig 1946 vorgestellt [143]. Sie unterscheidet sich appa-
rativ von einer gewohnlichen Destillationskolonne nur durch den Einbau einer meist mittig
angeordneten vertikalen Trennwand oberhalb und unterhalb der Zulaufstelle sowie einer Sei-
tenentnahme (siche Abbildung 43a).

A A B
A BC A B C B, C
B -
C c
a) b)

Abbildung 43: Destillative Trennung eines terndren Stoffgemsiches (Leichtsieder A, Mittel-
sieder B und Schwersieder C): a) Direkte Destillationssequenz, b) Trennwand-

kolonne.

Die Trennwand unterteilt die Kolonne in eine Zulauf- und eine Entnahmeseite. Dadurch wird
die Auftrennung eines terndren Gemisches in die reinen Fraktionen in einem Apparat ermdg-
licht, da der Mittelsieder B oberhalb und unterhalb der Trennwand zur Seitenentnahme gefiihrt
wird. Der Leichtsieder A und der Schwersieder C werden als Kopf- und Sumpfprodukt der
Trennwandkolonne gewonnen. Folglich kann im Vergleich zu einer direkten Destillationsse-
quenz (siche Abbildung 43b) bei der Auftrennung eines zeotropen terndren Gemisches eine
Kolonne eingespart werden. Zudem stellt dic Trennwandkolonne thermodynamisch gesehen
die effizienteste Methode dar, ein terniires Stoffgemisches in die reinen Fraktionen in einem
Apparat aufzutrennen [65, 88]. Somit konnen durch den Einsatz von Trennwandkolonnen
sowoh! Invest- als auch Betriebskosten eingespart werden, weshalb sie fiir die industrielle
Produktion interessanter sind und normale Trennsequenzen immer hiufiger ersetzen [46].
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Die Reaktivdestillation, bei der die Reaktion mit der destillativen Stofftrennung simultan in
einem Apparat durchgefiihrt wird, hat sich mittlerweile als Prozessalternative fiir gekoppelte
Reaktions-Destillations-Prozesse in der industriellen Produktion etabliert [50, 64]. Neben der
apparativen Integration sind insbesondere bei gleichgewichtslimitierten Reaktionen durch die
simultane Entfernung der Produkte hiéhere Umsiitze und Selektivititen erreichbar. Dadurch
kann sowohl der weitere apparative Aufwand zur Aufirennung der Produkte als auch die An-
zahl der Riickfiihrungsstrome reduziert werden [116]. Aufgrund des erfolgreichen Einsatzes
der Trennwandkolonnen und der Reaktivdestillation in der industriellen Produktion stellt sich
die Frage, ob die Vorteile der Reaktivdestillation nicht mit den Vorziigen der Trennwandko-
lonnen in einem Apparat, der reaktiven Trennwandkolonne (siche Abbildung 44), kombiniert
werden knnen. Eine ausfiihrliche Diskussion des méglichen Einsatzbereiches der reaktiven
Trennwandkolonne ist in [78] beschrieben.

Trennwandkolonne Reaktivdestillation

Reaktive Trennwandkolonne

Abbildung 44: Kombination der Trennwandkolonne und der Reaktivdestillation zur Reakti-
ven Trennwandkolonne (grau unterlegt: Reaktionszone).

Das Konzept der reaktiven Trennwandkolonne wurde bereits vor iiber 20 Jahren vorge-
stellt [63]. .All.erdmgs ist aufgrund des hohen Integrationsgrades bei der reaktiven Trennwand-
kolonne mit einem erhshten Aufwand hinsichtlich der Auslegung zu rechnen. AuBerdem wer-
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den sehr hohe Anforderungen an den Betrieb gestellt. Ferner ist zu berticksichtigen, dass der
Einsatzbereich der reaktiven Trennwandkolonne gegeniiber konventionellen Verfahren deut-
lich eingeschrénkt ist [46, 78], da der gesamte chemische Herstellungsprozess (Reaktion und
destillative Stofftrennung) in einem Apparat und damit bei gleichen Betriebsbedingungen
durchgefiihrt wird. Deshalb eignen sich nur bestimmte Stoffsysteme fiir die Reaktivdestil-
lation in einer Trennwandkolonne, wie z.B. die Methylacetat-Hydrolyse [102).

6.2 Beispielprozess Methylacetat-Hydrolyse

6.2.1 Reaktionssystem

Bei der Hydrolyse von Methylacetat werden die Produkte Essigsiure (HAc) und Methanol
(MeOH) in einer gleichgewichtslimitierten Reaktion der Reaktanden (Methylacetat (MeAc)
und Wasser (W) gebildet:

HY
CH3COOCH; + H;O = CH3COOH + CH30OH V)
—— —— N e’ N
Methylacetat (MeAc) Wasser (W) Essigsdure (HAc)  Methanol (MeOH)

Als mogliche Nebenreaktion tritt die Veretherung des Methanols (Selbstkondensation zweier

Methanolmolekiile unter Wasserabspaltung) auf [136]:

H“}
2 CH3OH = CHs0CH; + H0O (VD)
N e’ S’ S
Methanol (MeOH) Dimethylether (DME) ~ Wasser (W)

Hydrolysereaktionen sind die Umkehrreaktionen der Veresterungsreaktionen, deren siureka-
talysierter Reaktionsmechanismus detailliert in [45, 136] beschrieben wird, Da die autokata-
Iytische Wirkung der Essigsdure gering ist, werden starke Mineralsduren als homogene Ka-
talysatoren oder stark saure Tonenaustauscherharze als heterogene Katalysatoren eingesetzt.
Durch eine hishere Aktivitit des eingesetzten Katalysators wird die Hydrolysereaktion stidrker
in Gang gesetzt, allerdings steigt auch die Bedeutung der Nebenreaktion (Bildung des Di-
methylethers). Die wichtigsten Reinstoffeigenschaften (Molmasse und Siedetemperatur) des

betrachteten Reaktionssystems sind in Tabelle 22 zusammengestellt.

Starke Nichtidealititen beeinflussen die thermodynamischen Eigenschaften des betrachteten

Stoffsystems. Methylacetat bildet sowohl mit Wasser als auch mit Methanol jeweils homo-

gene Leichtsiederazeotrope, deren Zusammensetzungen und Siedetemperaturen in Tabelle 23

aufgefiihrt sind. AuBerdem ist durch die Dimerisierung der Essigsdure das nichtideale Ver-
halten der Gasphase zu beriicksichtigen. Ferner weist das Bindrsystem Methylacetat-Wasser
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Tabelle 22: Reinstoffeigenschaften der Komponenten im Stoffsystem der Methylacetat-

Hydrolyse [10].

[ 15 /°C bei 101,3 kPa [ M; / (g/mol) |
Methylacetat 56,32 74,08
Methanol 64.4 32,04
Wasser 100,0 18,02
Essigsidure 117.87 60,05
Dimethylether -24.85 46,06

Tabelle 23: Azeotrope im Stoffsystem der Methylacetat-Hydrolyse bei 101,3 kPa [8].

x; / molmol ™!
MeAc [ MeOH [ W
homogen, bindr 53,5 | 0,664 | 0336 | -
homogen, binér 56,0 0,9 - 0,1

Art des Azeotrops || 5 /°C

eine Mischungsliicke auf, die sich jedoch nicht mit dem Leichtsiederazeotrop (siehe Tabel-
le 23) iiberlappt. Dadurch bildet sich kein Heteroazeotrop aus, was eher ungewdhnlich ist.
Die Siedetemperaturen der Reinstoffe und Azeotrope zeigen das Potential der Reaktivdestil-
lation als Herstellverfahren auf. Durch eine simultane destillative Abtrennung des Produktes
Essigsdure (globaler Schwersieder) kann der Reaktionsumsatz gesteigert werden. Allerdings
muss beachtet werden, dass sich die Mischungsliicke im Binrsystem Methylacetat-Wasser
in den quaterniren Konzentrationsraum erstreckt. Auf die Bedeutung der Mischungsliicke fiir
den Reaktivdestillationsprozess wird in Abschnitt 6.3.2 niher eingegangen.

6.2.2 Katalysator

Die Methylacetat-Hydrolyse kann sowohl durch den Einsatz starker Mineralsiuren (homo-
gen) als auch stark saurer Ionenaustauscherharze (heterogen) katalysiert werden. Die hete-
rogene Katalyse hat gegeniiber der homogenen Katalyse den Vorteil, dass der Katalysator
nicht vom gewiinschten Produkt abgetrennt werden muss. AuBerdem kann bei der heteroge-
nen Katalyse die Reaktionszone bei der Reaktivdestillation durch den Einsatz katalytischer
Einbauten genau definiert werden. Aus diesen Griinden haben sich in der industriellen Pro-
duktion, insbesondere bei Veretherungen, Veresterungen und Hydrolysen, stark saure lonen-
austauscherharze (z.B. Amberlyst®!) als heterogene Katalysatoren etabliert [7]. Die Matrix
makropordser lonenaustauscherharze besteht aus Polystyrolketten, die iiber Divinylbenzol-
molekiile quervernetzt sind. Die katalytische Funktion der Harze wird durch Sulfonieren der
Divinylbenzolringe erreicht, die somit stark saure Sulfonsguregruppen (SO3H) als funktionel-

' Rohm and Haas Company, Paris Cedex, Frankreich.
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le Gruppen aufweisen.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde der Amberlyst 48 als heterogener Katalysator eingesetzt. Die
wichtigsten Charakteristika von Amberlyst 48 sind in Tabelle 24 zusammengefasst. Der Kata-
lysatorhersteller garantiert zwar eine Mindestkapazitit des lonenaustauscherharzes, allerdings
héingt die tatséichliche Kapazitiit des lonenaustauscherharzes von der jeweiligen Produktions-
kampagne ab. Aus diesem Grund wurde die Kapazitit des eingesetzten Amberlyst 48 nach [4]
bestimmt. Der gemessene Wert der Kapazitit ist in Tabelle 24 ebenfalls angegebenen und wird
im weiteren Verlauf der Arbeit verwendet.

Tabelle 24: Spezifikation der Katalysatoren Amberlyst 48 (7 Produktdatenblatt [71, ¥ von Pa-
rada [85], * Messungen dieser Arbeit).

f?;t.n’/’mmmH* /Ekatsr 5,29*
Cattr /MOl /8 483"
dga,w / mm 0,6- 1,187
dp / nm 247
ASPCZ.Kal.U/mZ/gKat‘U l 447
fmax / °C 1407

| MHC/ % 49 - 46"
Ep Kattr / Miporenvolumen /2xa ir 035%
Em(m/ mlzwischenraum/ mlKar-Schittrung 0,33%

Da lonenaustauscherharze mehr oder weniger stark quervernetzte Polymere sind, nehmen sie
Losungsmittel unterschiedlich stark in sich auf und quellen entsprechend. In Tabelle 25 sind
die Quelleigenschaften von Amberlyst 48 fiir die Komponenten, die bei der Methylacetat-
Hydrolyse beteiligt sind, aufgefiihrt.

Tabelle 25: Quelleigenschaften des Amberlyst 48 im Stoffsystem der Methylacetat-
Hydrolyse (Messungen dieser Arbeit).

[ W [ MeOH | HAc [ MeAc ]

VQuellKat.i / MIKat gequollen.i/ SKair 2,683 [ 2,576 [ 2,311 [ 2314
uell,Kat.i at,gequoll at I 0,96 | 0,861 | 0,862

gQueH,Kat.r‘/m]Kal:.geguollen,i/m1Kar,gequo]len,w

Das Quellverhalien wurde in Form eines auf die trockene Katalysatormasse bezogenen spe-
zifischen Volumens vquelr Kar,i ermittelt. Diese Darstellung hat den Vorteil, dass die trockene
Katalysatormasse mya, tr, dic ein verlissliches Mag fiir die Katalysatormenge ist [ 105], unmit-
telbar aus dem im Losungsmittel vorliegendem Katalysatorvolumen ermittelt werden kann.
Aus den spezifischen Volumina kénnen wiederum die Quellfaktoren €queiKar 2.B- bezogen
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auf die wassergequollene Form des Katalysators bestimmt werden. Die Werte verdeutlichen,
dass der Katalysator die Aufnahme des polaren Wassers gegeniiber den anderen Komponenten
deutlich bevorzugt. Gegeniiber der wassergequollenen Form schrumpft das Volumen des Am-
berlyst 48 in Methanol bereits bereits um 4 %. In essigsdure- bzw. methylacetatgequollener
Form verringert sich das Volumen des Katalysators sogar um ca. 14 %.

6.2.3 Realisierung der reaktiven Trennwandkolonne

Bei der Polyvinylalkoholproduktion (PVA) fillt Methylacetat (MeAc) in groBen Mengen als
Koppelprodukt an. Da die Entsorgung des Methylacetats teuer ist, werden durch die Hydro-
lyse von Methylacetat die Einsatzstoffe Methanol und Essigsiure wiedergewonnen und dem
Prozess zuriickgefiihrt. Durch die Anwendung einer Reaktivdestillation ldsst sich der appara-
tive Aufwand bei der Hydrolyse von Methylacetat deutlich reduzieren [39]. Auferdem kin-
nen bei der Reaktivdestillation Methylacetatumsiitze bis zu 99% erreicht und die Energie-
kosten gegeniiber dem konventionellen Produktionsverfahren deutlich gesenkt werden {77].
Abbildung 45a zeigt das industriell eingesetzte Reaktivdestillationsverfahren, das aus einer
Reaktivdestillationskolonne sowie einer nachgeschalteten Destillationskolonne besteht [77].
Die beiden Zulaufstrome Wasser (W) und Methylacetat (MeAc) werden oberhalb und un-
terhalb der Reaktionszone der Reaktivdestillationskolonne zugefithrt. Im Kopf der Reaktiv-
destillationskolonne werden leichtfliichtige Spurenkomponenten, die iiber das Methylacetat
in den Prozess eingebracht werden, und das nichtabreagierte Methylacetat (MeAc) in Form
des Leichtsiederazeotrops Methylacetat-Methanol (MM-Aze) als kleiner Abfallstrom ausge-
schieust. In der zweiten Kolonne werden die verbleibenden Komponenten aus dem Sumpf der
Reaktivdestillationskolonne destillativ getrennt und die Produkte Methanol (MeOH) am Kopf
der Kolonne und eine wiissrige Essigsiure (HAc und W) am Sumpf der Kolonne abgezogen.

Wird die Reaktionszone auf der Zulaufseite einer Trennwandkolonne realisiert, kann die Hy-
drolyse von Methylacetat auch in einer reaktiven Trennwandkolonne, die in Abbildung 45b
dargestellt ist, durchgefiithrt werden. Das Leichsiederazeotrop Methylacetat-Methanol (MM-
Aze) wird mit den leichtfliichtigen Spurenkomponenten wiederum iiber den Kopf der Kolonne
ausgeschleust. Der Mittelsieder Methanol (MeOH) wird ober- und unterhalb der Trennwand
herumgefiihrt und iiber den Seitenabzug als Produkt geonnen. Im Sumpf der Kolonne wird
die wissrige Essigsiure (HAc und W) als Sumpfprodukt abgezogen. Durch die Realisie-
rung des Prozesses in einer reaktiven Trennwandkolonne wird eine mogliche Riickreaktion
(Methylacetat-Synthese), die aufgrund der hohen Verweilzeit des Methanols und der Essig-
sdure im Sumpf der Reaktivdestillationskolonne stattfindet und das Kopfprodukt der zweiten
Kolonne verunreinigt (siche Abbildung 453), unterbunden {102].

Die Hydrolyse von Methylacetat bietet auch die Maglichkeit, das Leichtsiederazeotrop
Methylacetat-Methanol (MM-Aze), das in der industriellen Produktion ebenfalls in groBen



6.2 Beispielprozess Methylacetat-Hydrolyse Qg

MM-Aze MeOH MM-Aze
MeOH
MeOH, HAc, W HAc, W HAc, W

a) b)

Abbildung 45: VerfahrensflieBbild der Hydrolyse von Methylacetat: a) Reaktivdestillations-
prozess, b) Realisierung in einer reaktiven Trennwandkolonne (- - - Moglich-
keit der Destillatriickfithrung).

Mengen als Abfallstrom anfillt, in die Wertprodukte Methanol und Essigsdure umzuwandeln,
In diesem Fall wird der reaktiven Trennwandkolonne anstatt des reinen Methylacetats das
Azeotrop Methylacetat-Methanol (MM-Aze) als Zulaufstrom unterhalb der Reaktionszone
zugefithrt. Bei dieser Fahrweise bietet es sich an den Kopfabzugsstrom, dessen Zusammen-
setzung ebenfalls dem Azeotrop Methylacetat-Methanol entspricht, zum Zulaufstrom zuriick-
zufiihren (gestrichelte Linie in Abbildung 45b). Dadurch kann das eingesetzte Methylacetat,
abgesehen von Methylacetatverunreinigungen im Methanol-Seitenabzug, vollstindig umge-
setzt werden. Hierbei miissten jedoch leichtfliichtige Spurenkomponenten, die ggf. mit dem
Azeotrop Methylacetat-Methanol eingeschleppt werden, durch einen kleinen Purgestrom aus-
geschleust werden, damit sich diese im Prozess nicht aufpegeln.

Fiir die Methylacetat-Hydrolyse in einer reaktiven Trennwandkolonne ergeben sich somit
zwei Verfahrensvarianten, die sich hinsichtlich der Destillatabzugsmenge, den Einsatzstof-
fen und der Prozessfilhrung unterscheiden. Beide Verfahrensvarianten — mit und ohne Des-
tillatriickfithrung — wurden in der vorliegenden Arbeit mit géngigen Auslegungswerkzeugen
modelliert und simuliert sowie zur Validierung mit PilotmaRstabexperimenten verglichen.
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6.3 Stoffdaten — Experimente und Modellierung

Fiir dic Modellentwicklung und thermodynamische Prozesssimulation ist die zuverlissi-
ge Beschreibung des Stoffverhaltens eine wichtige Grundvoraussetzung. Bei rein destil-
lativen Verfahren geniigt es, die physikalischen Eigenschaften (z.B. Dampf-Fliissigkeits-
Gleichgewichte) durch geeignete Modelle akkurat wiederzugeben. Bei der heterogenen Reak-
tivdestillation miissen zusitzlich die chemischen Eigenschaften des Reaktionssystems un-
ter Beriicksichtigung des verwendeten Katalysators modelliert werden. Um ein thermody-
namisch konsistentes Gesamtmodell (Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht und Reaktionskine-
tik) zu erhalten, wird hier ein aktivititsbasierter reaktionskinetischer Ansatz gewihlt (sie-
he Abschnitt 2.2.3), bei dem die Berechnung der Aktivititen mit dem Modell des Dampf-
Flilssigkeits Gleichgewichts erfolgt.

6.3.1 Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht

Das Stoffsystem der Methylacetat-Hydrolyse besteht aus insgesamt fiinf Komponenten (vgl.
Abschnitt 6.2.1). Da die reaktive Trennwandkolonne bei Umgebungsdruck betrieben wird
(siche Abschnitt 6.4), kann jedoch die Bildung des Dimethylethers vernachlissigt wer-
den [114, 98]. Folglich miissen nur die Komponenten der Hauptreaktion (Reakiion <V>) fiir
die Beschreibung der Phasengleichgewichte in der reaktiven Trennwandkolonne beriicksich-
tigt werden,

Das Phasenverhalten des betrachteten Stoffsystem ist in der Vergangenheit bereits sehr hiufig
experimentell untersucht worden. Tabelle 26 und 27 geben einen Uberblick iiber die in der
Literatur [8] vorhandenen Messdaten zu den Dampf-Fliissigkeits und Fliissig-fliissig Gleich-
gewichten (VLE und LLE) sowie Informationen zu azeotropem Verhalten (AZD) aller Binir-
und Ternirsysteme des quaterniren Stoffsystems der Methylacetat-Hydrolyse.

Tabelle 26: L"I"bersichf iiber die Anzahl an Literaturquellen zu Phasengleichgewichten der bi-
ndren Teilsysteme des Reaktionssystems der Methylacetat-Hydrolyse (Quelle:
Dortmunder Datenbank [8]).

Bindr- W W | W | HAc | HAc | MeOH
system || HAc | MeOH | MeAc | MeOH | MeAc | MeAc

VLE | 135 [ 146 13 10 5 49
LLE = 8 = i s
IRl ==l 18 = — 83

Aufgrund der groBen Datenbasis sind in der Literatur zahlreiche Parametersitze fiir das
NRTL-Modell (siehe Anhang A.1.1) als auch das UNIQUAC-Modelt (sieche Anhang A.1.2)
zur Beschreibung der bindren Untersysteme des betrachteten Stoffsystems verdffentlicht [40,
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Tabelle 27: Ubersicht iiber die Anzahl an Literaturquellen zu Phasengleichgewichten der ter-
ndren Teilsysteme des Reaktionssystems der Methylacetat-Hydrolyse (Quelle:

Dortmunder Datenbank [8]).

= W W w HAc

Ternér-
s HAc HAc | MeAc | MeOH

ystem

MeAc | MeOH | MeOH | MeAc
VLE [ 4 [ 1 3 1
LLE j 1 1 — 2 —_
— = 1 " |

AZD || — T — — —

43, 60, 98]. die auch in der Vergangenheit bereits erfolgreich bei Simulationen der Reaktivde-
stillation zur Synthese oder Hydrolyse von Methylacetat eingesetzt wurden [99, 59, 71].

Im Rahmen dieser Arbeit erfolgte eine sorgfiltige Uberpriifun g der vorhandenen Modellpara-
meter anhand experimenteller Daten [8, 60], um sicherzustellen, dass die Dampf-Fliissigkeits
Gleichgewichte bei den Betriebsbedingungen der reaktiven Trennwandkolonne gut modelliert
werden. Dabei wurde insbesondere auf die Modellierung der Aktivititskoeffizienten Wert ge-
legt, da diese auch in das reaktionskinetische Modell der heterogen katalysierten Reaktion
eingehen (siche Abschnitt 6.3.2). Da der Verlauf der Aktivititskoeffizienten in den Bindrsys-
temen Methylacetat-Essigsdure und Methanol-Essigsiure mit den vorhandenen Parametersit-
zen [40, 98] nicht zufriedenstellend wiedergegeben wurde, wurden die NRTL-Parameter die-
ser Bindrsysteme an die zur Verfiigung stechenden experimenteilen Daten (8, 60] angepasst.
In Tabelle 28 sind die im Rahmen dieser Arbeit verwendeten NRTL-Parameter der einzel-
nen Bindrsysteme des Stoffsystems der Methylacetat-Hydrolyse und ihre jeweiligen Quellen
aufgefiihrt,

Tabelle 28: NRTL-Parameter zur Beschreibung des Dampf—FIiissigkeils—GIeichgewici_ltes im
System Methylacetat (MeAc), Wasser (W), Methanol (MeOH) und Essigsdure
(HAc), (* Parameteranpassung dieser Arbeit),

[ Komponente i ]|  MeAc MeAc MeAc MecOH MeOH W
Komponente j MeOH W HAc W HAc HAc
aij -5,786 71910 | 2834 3,940 -3,255 | 0,265
S i 4,781 4504 | -2,509 6,304 7,154 | -0,071
b; K 3003,846 755974 | 623,084 | 1337,558 | 652,000 354,220 |
bi K T1324,735 | -573,118 | 620,935 | -1891,945 | -1878,651 | -36,720
cif 0.2 0.2 63 | 03 0.3 04158
Quelle [ 1401 | [40] T % [43]
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Das nichtideale Verhalten der Essigsdure in der Gasphase (Dimerisierung) wurde mit der Che-
mischen Theorie, die in [42] detailliert beschrieben wird, modelliert. Die Dimerisierungs-
Gleichgewichtskonstante Kp wird durch folgende temperaturabhiingige Funktion beschrie-

ben:
bpac

T/K fir p~ = 1bar (59)

InKp pac(T) = apac +

Die Parameter apac = 17,375 und byac = 7290 sind der Literatur entnommen [42].

6.3.2 Heterogen katalysierte Reaktionskinetik

Ppken gibt in seiner Dissertation [96] einen kurzen Literaturiiberblick iiber die bis dato pu-
blizierten Arbeiten zur heterogen katalysierten Reaktion der Synthese und Hydrolyse von
Methylacetat. Pépken et al. [98] erweiterten die von Goétze [51] geschaffene Datenbasis und
stellten fiir das Tonenaustauscherharz Amberlyst 15 zwei kinetische Modelle, das pseudoho-
mogene und das adsorptionsbasierte Modell, zur Beschreibung der Synthese und Hydrolyse
von Methylacetat und die dazugehérigen Parametersitze vor. Fiir die Methylacetat-Synthese
mit Lewatit K2621 als Katalysator ist ebenfalls ein Parametersatz eines adsorptionsbasierten
Kinetikmodells vorhanden [82].

In der vorliegenden Arbeit wurde allerdings Amberlyst 48 als heterogener Katalysator einge-
setzt (siche Abschnitt 6.2.2). Fiir diesen Katalysator sind bisher noch keine kinetischen Daten
zur Synthese und Hydrolyse von Methylacetat in der Literatur vorhanden. Deshalb wurden
reaktionskinetische Experimente mit Amberlyst 48 in einem Rohrreaktor durchgefiihrt, um
ein thermodynamisch konsistentes reaktionskinetisches Modell fiir die heterogen katalysierte
Reaktivdestillation zu entwickeln.

Versuchsplanung

Um eine gute Ubertragbarkeit einer im Labor gemessenen Kinetik auf die Reaktivdestillation
zu gewdhrleisten, sollte der Temperatur- und Konzentrationsbereich der kinetischen Experi-
mente mit dem realen Betriebsbereich der Reaktivdestillation iibereinstimmen [85, 105]. Aus
Machbarkeitsstudien zur reaktiven Trennwandkolonne [12], die mit dem Gleichgewichtsstu-
fenmodell, unter Beriicksichtigung der fiir den Amberlyst 15 ermittelten Reaktionskinetik
von Popken [98], durchgefiihrt wurden, konnte der Temperatur- und Konzentrationsbereich
der Reaktionszone abgeschitzt werden.

Auf Basis dieser Studien zeigte sich, dass in der reaktiven Trennwandkolonne ein hoher Me-
thylacetatumsatz erreicht wird, wenn in der Reaktionszone Temperaturen zwischen 50 und
60 °C herrschen. Um die Temperaturabhingigkeit iiber einen weiteren Temperaturbereich gut
wiederzugeben, wurden die reaktionskinetischen Experimente bei 50, 60 und 70 °C durchge-
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fijhrt. Abbildung 46 zeigt, dass die Vorlagezusammensetzungen der reaktionskinetischen Ex-
perimente (Zahlenwerte siche Anhang D.3) den fiir die reaktive Trennwandkolonne relevanten
Konzentrationsbereich abdecken (siehe [103] sowie Abschnitt 6.4 und Anhang D.4). Die Dar-
steflung erfolgt in transformierten Koordinaten nach Ung und Doherty [131]. Zuséitzlich sind
in Abbildung 46 experimentelle Daten der Fliissig-Fliissig Gleichgewichte der Terniirsysteme
MeAc-W-MeOH und MeAc-W-HAc aus [8] aufgefiihrt, die zur besseren Darstellung linear
verbunden sind. In diesem Bereich wurden keine reaktionskinetischen Untersuchungen durch-
gefiihrt, da die Vorlage nicht temperiert werden kann und somit bei Raumtemperatur in zwei
fliissige Phasen zerfallen wiirde. Da die Mischungsliicke auch bei Siedebedingungen auftritt,
sollte dieser Bereich auch beim Betrieb einer Reaktivdestillation vermieden werden.

X / mol mol™

M A MeAc
St 08 06 0,4 0,2 0% HAc
0,8‘ Sk ........ ........... L e ST ........ ..0,2
i
= K
E 0,6_ ..................................... 410‘4 I-B
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Abbildung 46: Doppeldreiccksdiagramm des Stoffsystems der Methylacetat-Hydrolyse in
transformierten Molanteilen nach Ung und Doherty [131]: B Vorlagekon-
zentrationen der Experimente zur heterogen katalysierten Reaktionskinetik,
- - - Mischungsliicke der Ternérsysteme MeAc-W-MeOH und MeAc-W-HAc
bei 25 °C aus experimentellen Daten nach [8], grau unterlegt: Konzentra-
tionsbereich der Reaktionszone bei den Labor- und PilotmaBstabexperimen-
ten zur reaktiven Trennwandkolonne (siche Abschnitt 6.4 und Anhang D42
sowie [40, 103)).
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Versuchsaufbau und -durchfiihrung

Die Untersuchung der heterogen katalysierten Reaktionskinetik der Methylacetat-Hydrolyse
erfolgte in einem Rohrreaktor, der von Schmitt [105] aufgebaut wurde. Dieser Reaktortyp eig-
net sich sehr gut zur Bestimmung heterogen katalysierter Reaktionskinetiken fiir die Anwen-
dung in der Reaktivdestillation [85, 105]. Abbildung 47 zeigt das FlieBbild des verwendeten
Reaktors, der aus neun Einzelrohren mit einem Innendurchmesser ; von 10,3 mm besteht.

Fiir den Betrieb werden die Rohre mit dem heterogenen Katalysator gefiillt. Der gesamte
Reaktor befindet sich in einem thermostatisierbaren Bad, um eine isotherme Vermessung der
Kinetik zu gewihrleisten. Der Reaktorzulauf wird durch eine Leitungsschleife im Bad eben-
falls auf Reaktionstemperatur vorgewdrmt. Die rechnergestiitzte Uberwachung der Tempera-
tur erfolgt an sieben Stellen (T11 - TI7) mit Pt100-Widerstandsthermometern (Kalibrierungs-
genauigkeit & 0,005 K [105]). Zwischen den einzelnen Rohren und am Reaktorein- und aus-
tritt sind Probenahmestellen (X 1-X10) angebracht, die eine Aufnahme des Konzentrationspro-
fils iiber der Reaktorlinge erlauben. Um eine schnelle Abkiihlung der Proben von Reaktor- zu
Raumtemperatur zu gewiihrleisten, sind die einzelnen Probenahmestellen mit einer Doppel-
mantelkithlung (K1-K10) avsgestattet. Dadurch wird der weitere Reaktionsfortschritt unter-
driickt und die Proben kdnnen ohne Verlust leichtfliichtiger Bestandteile zur Analyse abgefiillt
werden. Die Verweilzeit des Reaktionsgemisches im Reaktor wird mit der Hubkolbenpumpe
P1 durch Vorgabe des Volumenstromes eingestellt. Der Reaktordruck wird iiber das Fein-
ventil V7, welches den Druckverlust des Reaktors reguliert, eingestellt und rechnergestiitzt
iiberwacht.

Bei jedem Versuch wurde der Reaktor auf die gewiinschte Reaktionstemperatur aufgeheizt
und mit einem kleinen Volumenstrom durchstrémt, um die Einstellung des Reaktordrucks mit
dem Feinventil V7 zu ermoglichen. Um eine partielle Verdampfung leichfliichtiger Kompo-
nenten im Reaktor zu vermeiden, wurden die Versuche bei ¢inem erhhtem Druck von 6 bar
durchgefiihrt. Nach Erreichen der Versuchstemperatur wurde der gewiinschte Massenstrom
des Versuches iiber eine Differenzwigung mit der Waage W1 eingestellt und iiber die gesam-
te Dauer des Versuches alle 30 Minuten kontrolliert (Fehler < 1% bei allen Versuchen), Die
Reaktoraustritiskonzentration wurde ebenfalls alle 30 Minuten bestimmt. Der Reaktor wurde
in diesem Zustand mindestens 90 Minuten ohne Verianderung von Versuchsparametern be-
trieben, um einen stationiiren Betriebszustand zu gewihrleisten. Uber die gesamte Versuchs-
dauer und Reaktorldnge war die Temperaturkonstanz stets besser als 0,1 K, so dass isother-
me Versuchsbedingungen sichergestellt waren, Nach Erreichen der Stationaritdt wurden aus
dem Reaktor vom Reaktorausiritt beginnend, d.h. von X 10 nach X1 , Proben gezogen und mit
dem Gaschromatographen analysiert und mit Natronlauge, zur Bestimmung der Essigsiure-
konzentration, titriert. Eine ausfiihrliche Beschreibung der Analysemethoden sowie Angaben
zum Analysefehler der einzelnen Komponenten finden sich in Anhang D.2. Die Reinheiten
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Abbildung 47: FlieBbild des Rohrreaktors zur Durchfithrung der heterogen katalysierten
Reaktionskinetikexperimente (B - Behilter, BPR - Riickdruckventil, H - Hei-
zung, K - Kiithlung, P - Pumpe, V - Ventil, W - Waage, X - Probenahmestelle).
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der verwendeten Chemikalien sind im Anhang D.1 aufgefiihrt.

Modellierung

Fiir die Modellierung der Reaktionskinetik des Reaktionssystems der Methylacetat-Hydrolyse
kann im interessierenden Temperaturbereich von 50 bis 70 °C die Nebenreaktion vernach-
lassigt werden [98, 114], da der Reaktionsfortschritt der Nebenreaktion im interessierenden
Temperaturbereich von 50 bis 70 °C schr gering ist. Auerdem kann die durch Essigsture
autokatalysierte Reaktion gegeniiber der heterogen katalysierten Reaktion ebenfalls vernach-
lissigt werden [98], so dass hier nur die Hauptreaktion (Gleichung V) beriicksichtigt werden

muss.

Die Modellierung der Reaktionsgeschwindigkeit r der heterogen katalysierten Reaktionski-
netik der Hydrolysereaktion (Gleichung V) erfolgt mit dem pseudohomogenen Modell (siche
Abschnitt 2.2.3). Schimitt {105] und Parada [85] zeigten, dass dieses Modell die Kinetik aus
dem Rohrreaktor sehr gut wiedergibt und sich fiir die Beschreibung der Reaktivdestillation
ebenfalls gut eignet. Fiir die Methylacetai-Hydrolyse ergibt sich somit folgender Ausdruck
fiir die Reaktionsgeschwindigkeit  (vgl. Gleichung (30) in Abschnitt 2.2.3):

r=Iky(T) - asenc - aw — k:(T) - Gyiac - aveon (60)

Die zeitliche Anderung der einzelnen Komponenten bei der heterogen katalysierten Hydrolyse
von Methylacetat kann damit folgendermaBen ausgedriickt werden:

dn;
gt—r = MKt - Ckattr - Vi (kn(T) - avesc aw — k(T - asac - Gmeon ) (61)

Da die reaktionskinetischen Experimente in einem Rohrreaktor durchgefiihrt wurden, muss
der Ansatz fiir die Reaktionsgeschwindigkeit » noch in Zusammenhang mit der Komponenten-
mengenbilanz des Reaktors gebracht werden, damit das kinetische Modell (Gleichungen (61)
und (32)) parametriert werden kann. Auf die Herleitung der Komponentenbilanz fiir den Rohr-
reaktor und die entsprechenden Modellannahmen wird in der Arbeit von Schmitt [105] im De-
tail eingegangen. In Gleichung (62) ist der Zusammenhang zwischen der Reaktionsgeschwin-

digkeit r und der Komponentenbilanz des Rohrreaktors fiir die Hydrolyse von Methylacetat
dargestellt.
Y dx;
dmga i

=l Vi-r fir i =MeAc, W, HAc, MeOH (62)

Setzt man Gleichung (60) in Gleichung (62) ein, ergibt sich ein direkter Zusammenhang zwi-
schen den Konzentrationsprofilen der einzelnen Komponenten bezogen auf die im Reaktor

verbaute Katalysatormenge und den vier anpassbaren Parametern k;(T") und E; des reakti-
onskinetischen Ansatzes.
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Ergebnisse

Insgesamt wurden 31 Experimente zur Untersuchung der mit Amberlyst 48 katalysierten Re-
aktionskinetik der Methylacetat-Hydrolyse in zwei Versuchskampagnen durchgefiihrt. Dabei
wurden die Vorlagekonzentration, die Temperatur und der Massenstrom des Rohrreaktors sys-
tematisch variiert. AuBerdem wurde die Giite der Experimente durch Reproduktionsversuche
iiberpriift. In Anhang D.3 sind die experimentellen Daten aller Rohrreaktorexperimente und
die die Bezeichnungen der einzelnen Versuche tabellarisch zusammengefasst.

Es wurde untersucht, ob bei den Experimenten im Rohrreaktor eine externe Stofftransport-
limitierung vorliegt, die den Zu- und Abtransport der Komponenten zum bzw. vom Kataly-
satorkorn behindert. Dazu wurde der Massenstrom bei einer Temperatur von 60 °C fiir zwei
unterschiedliche Vorlagekonzentrationen variiert. Abbildung 48 zeigt ein typisches Ergebnis.
Zur anschaulicheren Darstellung sind nur die Konzentrationsverldufe der Essigsdure gezeigt,
die fiir drei unterschiedliche Fliissigkeitsbelastungen iiber der Verweilzeit im Rohrreaktor 7
aufgetragen sind. Die Verweilzeit kann aus dem Massenstrom s, der mittleren Fliissigkeits-
dichte p; , dem Reaktorvolumen (77/4)d?z und dem Leeraum-Volumenanteil der Katalysator-
kugelschiittung Eﬁfxal (Daten siehe Anhang D.3 bzw. Tabelle 24) folgendermafen berechnet
werden [105]:

2 —_—
T:’Elg](at'n‘di'z'pL 63)
Zomt

Die im Rohrreaktor gewihiten Fliissigkeitsbelastungen von 4 bis 26 m?/(m’h) (bezogen auf
die Querschnittsfliche der Katalysatorschiittung) konnen auf den Fliissigkeitsbelastungsbe-
reich einer Reaktivdestillationskolonne umgerechnet werden [105, 85]. Daraus ergeben sich
fiir dic reaktive Packung Katapak-SP 11 Belastungen von 1 bis 7 m*/ (m*h) (bezogen auf den
Leerrohrquerschnitt). Dieser Belastungsbereich der reaktiven Packung stimmt sehr gut mit
dem realen Betriebsbereich der reaktiven Trennwandkolonne von 4,5 bis 7,5 m*/(m?h) bei
den Pilotmafstabexperimenten iiberein (siche Abschnitt 6.4). Die experimentelien Konzentra-
tionsverliufe der Essigsiure sind im Rahmen der Reproduktionsgenauigkeit deckungsgleich.
Dadurch kann bei den Rohrreaktorexperimenten eine externe Stofftransportlimitierung ausge-
schlossen werden.

Um die Qualitit der Rohrreaktorexperimente zu iiberpriifen und die Reproduktionsgiite der
Versuche abzuschiitzen, wurden Reproduktionsversuche durchgefiihrt. In Abbildung 49 sind
die Ergebnisse der Reproduktionsversuche 16A, 16B und 16C dargestellt. Die Auftragung der

Konzentrationsverliufe erfolgt iiber der akkumulierten Trockenmasse des Katalysators mgat

die im Rohrreaktor verbaut wurde.

Die Konzentrationsprofile der einzelnen Komponenten stimmen bei den drei Reproduktions-
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Abbildung 48: Untersuchung der heterogen katalysierten Reaktion der Methylacetat-
Hydrolyse (Reaktion{ V)) auf externe Stofftransportlimitierung: experimen-
telle Verldufe der Essigsdurekonzentration bei einer Katalysatorbelastung
wrkat von 4,0 m?/(m?h) (CI, Exp. 5A), 20,2 m?/(m?h) (O, Exp. 6) und
25,9 m?/(m?h) (4, Exp. 7) als Funktion der Verweilzeit .
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Abbildung 49: Reproduktionsgiite der kinetischen Experimente zur heterogen katalysierten
Reaktion der Methylacetat-Hydrolyse (Reaktion (V)): Experimentelle Kon-
zentrationsverliufe der Reproduktionsexperimente 16A (1), 16B (©) und 16C
(4), Simulationsergebnisse mit dem pseudohomogenen Madell (—)
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experimenten sehr gut iiberein und die einzelnen Messpunkte sind nahezu deckungsgleich.
Dies zeigt sich auch an den Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten ky(T') und & (T') (siche Ta-
belle 59 in Anhang D.3), die fiir jedes Experiment individuell angepasst wurden. Die maxima-
fe Abweichung der Ergebnisse der Einzelfits bezogen auf den Jjeweiligen Mittelwert liegt unter
1%. Die Reproduktionsgiite der durchgefiihrten reaktionskinetischen Experimente liegt somit
im Bereich der Analysegenauigkeit von 2% (siche Anhang D.2). Die Qualitit der Repro-
duktionen wird durch die fiir jede Komponente individuell berechneten Reaktionslaufzahlen
bestéitigt, die ebenfalls nur geringe Abweichungen zu ihrem Mittelwert aufweisen.

Abbildung 49 zeigt ferner, dass das pseudohomogene reaktionskinetische Modell in der La-
ge ist, die Konzentrationsverlédufe der einzelnen Komponenten und das erreichte Reaktions-
gleichgewicht qualitativ und quantitativ sehr gut wiederzugeben. Die Modellparameter des
pseudohomogenen aktivititsbasierten Modells (Gleichungen (32), (60) und (62)), die durch
eine Anpassung an die reaktionskinetischen Experimente ermittelt wurden, sind in Tabelle 29
aufgefiihrt. Die mittlere relative Abweichung der Simulation mit dem pseudohomogenen Mo-
dell von der Gesamtheit der experimentellen Daten (Messwerte der Konzentrationen) zur he-
terogen katalysierten Reaktionskinetik betrigt nur 2,8 %.

Tabelle 29: Parametersatz fiir das pseudohomogene aktivititsbasierte reaktionskinetische
Modell (Bezugstemperatur T*=333,15 K) zur Beschreibung der heterogen ka-
talysierten Reaktionskinetik der Methylacetat-Hydrolyse (Reaktion <V>).

[ kn(T*) / mol/(molyy+ 5) [ ke(T*) / mol/(moly+ 5) | En/Imol | Er/Iimol [ & /% |
[ 0.002374 0,073003 575986 [ 622361 | 28 |

Da die reaktionskinetischen Experimente in einem groBen Konzentrationsbereich durchge-
fithrt wurden (vgl. Abbildung 46), stellt sich die Frage, ob die ermittelten Reaktionsgeschwin-
digkeitskonstanten die Konzentrationsabhzingigkeit in diesem Bereich zufriedenstellend wie-
dergeben. Abbildung 50 verdeutlicht die gute Ubereinstimmung zwischen den simulierten und
experimentell ermittelten Konzentrationsverldufen, die bei unterschiedlichen Vorlagekonzen-
trationen und bei 60°C bestimmt wurden. Fiir eine anschaulichere Darstellung sind in Abbil-
dung 50 allerdings nur die Konzentrationsverldufe des Wassers gezeigt. Die Verldufe der ande-
ren Komponenten ergeben sich entsprechend der Stichiometrie in gleicher Weise. Durch die
Einfiihrung eines linearen Zusammenhangs zur Beschreibung der Konzentrationsabhiingig-
keit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten [105] konnte die Abhingigkeit von der Was-
serkonzentration noch besser erfasst werden (siehe Abbildung 96 in Anhang D.3). Aufgrund
des geringen Gesamtfehlers des pseudohomogenen aktivitiitsbasierten Modells (Gleichun-
gen (32), (60) und (62)) mit dem in Tabelle 29 dargestellten Parametersatz, wurde jedoch
auf diese Erweiterung des reaktionskinetischen Modells verzichtet.

Damit das Modell fiir die Simulation einsetzbar ist, muss auBer der Konzentrationsabhén-
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Abbildung 50: Reaktionskinetik der heterogen katalysierten Methylacetat-Hydrolyse (Reak-
tion (V)): Konzentrationsverldufe von Wasser bei Experimenten mit unter-
schiedlichen Vorlagekonzentrationen bei 60°C (® Exp. 3, A Exp. 5A, A Exp.
16A, O, Exp. 19, B Exp 22, © Exp. 25, V Exp. 28, ¥ Exp 30) und zugehorige
Simulationsergebnisse (—).

gigkeit auch die Temperaturabhingigkeit der heterogen katalysierten Reaktionskinetik der
Methylacetat-Hydrolyse gut beschrieben werden. Zur Veranschaulichung wird in Abbil-
dung 51 die Temperaturabhingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten ky, und k; des
Gesamtfits mit den individuell angepassten Konstanten der Experimente (siche Anhang D.3),
die den Reaktionsfortschritt der einzelnen Experimente sehr gut modellieren, verglichen.

Zwar streuen bei den jeweiligen Temperaturen die Werte der individuell angepassten Konstan-
ten, aufgrund der teilweise groBen Konzentrationsunterschiede in den Vorlagekonzentratio-
nen, ein wenig um die Werte des Gesamifits, aber dennoch wird die Temperaturabhingigkeit
der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante mit dem Arrhenius-Ansatz (Gleichung (32)) und den
in Tabelle 29 aufgefiihrten Parametern fiir die Gesamtheit der Versuche gut erfasst.

Das pseudohomogene reaktionskinetische Modell ist in der Lage, sowohl die Temperatur- als
auch die Konzentrationsabhiingigkeit in dem fiir die reaktive Trennwandkolonne interessie-
renden Temperatur- und Konzentrationsbereich sehr gut zu beschreiben. Zusammen mit den
in Abschniit 6.3.1 ermittelten Modellparametern fiir das Dampf-Fliissigkeits Gleichgweicht
steht damit ein thermodynamisch konsistentes Modell fiir die Hydrolyse von Methylacetat
zur Verfiigung, das zur Versuchsplanung der Labor- und Pilotmafstabexperimente (siche Ab-

schnitt 6.4) und Simulation der reaktiven Trennwandkolonne (siehe Abschnitt 6.5) eingesetzt
wurde.
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Abbildung 51:Temperaturahhﬁngigkeh der Reaktionskinetik der heterogen katalysierten
MeLhylacetal-Hydrolyse (Reaktion (V) {ndividuell angepasste Reaktionsge-
schwindigkeitskonstanten der Hinreaktion kn(T) (&) und der Riickreaktion

ke (T) (V) Ergebnisse der Simulation mit Parametern aus Tabelle 29 (—)-

6.4 Pilotmaﬂstabexperimente zur reaktiven

Trennwandkolonne

6.4.1 Versuchsaufbau- und durchfihrung

Die PilotmaBstabexperimente zur reaktiven Trennwandkolonne wurden jm Rahmen des EU-
Projekts INSERT [9] in zwel versuchskampagnen mit einem zeitlichen Abstand von vier Mo-
naten bei der Sulzer Chemtech AG in Winterthur {Schweiz) durchgefiihrt ( Bericht: [103])-
Dic beiden Versuchskampagnen wurden in einer Trennwandkolonne aus Edelstahl gefahren,
deren prinzipieller Aufbau inklusive det eingebauten Packungsbetten in Abbildung 52 darge-

stellt ist.

Die Kolonne hat einen Innendurchmesser d; von 220 mm und ist iber die gesamte Hihe

nd Blase) von 14,3 m, inklusive der Sammler- und Verteilereinheiten

{ohne Kondensator U
zwischen den einzelnen Kolonnenschissen isoliert. Die Kolonnenschilsse gind zusitzlich mit

Begleitheizungen ausgestattet, um einen adiabaten Betrieb der Kolonne Zu gewihrleisten. Die
m ist in die enstsprechenden Trennwand-

Trennwand aus Edelstahl mit einer Hohe von 8,36
schiisse mittig eingeschweilst (siehe Abbildung 98 ip Anhang D.4), so dass sich ein symmetri-
dbereich von 50:50 ergibt. Im Trennwandbereich ist die

sches Flichenverhiltnis im Trennwan
rechte Seite mit dem Seitenabzug (Methanol) mit halben Packungselementen vom Typ Mel-
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Abbildung 52: Aufbau der reaktiven Trennwandkolonne im PilotmaBstab inklusive der ein-
gebauten Packungen (* halbe Packungselemente,  ganze Packungselemente),

lapakPlus 752.Y bestiickt (Packungsbetten C, E, G und I). Die linke Seite ist unterhalb des
Zulaufs 1 (Azeotrop Methylacetat-Methanol bzw. Methylacetat) sowie oberhalb des Zulaufs 2
(Wasser) ebenfalls mit halben Packungselementen vom Typ MellapakPlus 752.Y ausgestattet
(Packungsbetten B und H). In der Reaktionszone zwischen den beiden Zulaufstrémen sind
katalytische Packungen vom Typ Katapak-SP 11 eingebaut, deren katalytische Taschen mit
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Amberlyst 48 als heterogenem Katalysator gefiillt sind (Packungsbetten D und F). Im Verstir-
kerteil oberhalb und im Abtriebsteil unterhalb der Trennwand kommen ganze Packungsele-
mente vom Typ MellapakPlus 752.Y zum Einsatz (Packungsbetten A und J). Der Kondensator
ist direkt in den Kolonnenkopf integriert (interner Riicklaufstrom) und wird mit Kiihlwasser,
dessen Eintitts- und Austrittstemperatur gemessen wird, betrieben. Als Verdampfer dient ein
Fallfilmverdampfer, der direkt auf die Blase im Sumpf aufgesetzt ist und iiber eine Umwiilz-
pumpe betrieben wird.

Alle Experimente wurden bei Umgebungsdruck durchgefiihrt. Die Steuerung und der Be-
trieb der Anlage erfolgte iiber ein Prozessleitsystem. Die beiden Zulaufstrome wurden in
Durchlauferhitzern vorgewérmt und iiber die Stellung des Dosierventils vorgegeben. Der De-
stillatstrom und der Seitenabzug wurden ebenfalls iiber Dosierventile geregelt. Der Austrag
des Sumpfproduktes erfolgte iiber eine Fiillstandsregelung. Zur Verteilung der Fliissigkeit im
Trennwandbereich wurde die gesamte Fliissigphase oberhalb der Trennwand aus der Kolon-
ne heraus gefahren und in den jeweiligen Trennwandscktionen wiederaufgegeben. Das Auf-
teilungsverhiltnis oberhalb der Trennwand wurde manuell geregelt und iiber eine Volumen-
strommessung erfasst. Zusitzlich wurde die Verdampferleistung im Sumpf vorgegeben, wo-
durch die Menge des internen Riicklaufs aus der Energiebilanz ermitielt werden konnte, da die
Kiihlwasserein- und austrittstemperatur erfasst wurden und die Destillatabzugsmenge iiber ein
Dosierventil geregelt wurde. Uber Durchflussmessgeriite wurden alle externen Massenstrome
(Zulauf 1, Zulauf 2, Kopf- und Sumpfprodukt sowie Seitenabzug) erfasst und durch regel-
mibige Differenzwiigungen iiber bestimmte Zeitintervalle iiberpriift. Die Uberpriifung des
Massenstroms des Zulaufs 1 (Methylacetat-Methanol) erfolgte aus der Gesamtmassenbilanz
der Anlage, da ein festinstallierter Vorlagetank keine Differenzwégung erlaubte.

Bei den beiden Versuchskampagnen wurde die Kolonne rund um die Uhr im Schichtbetrieb
gefahren. Die durchschnittliche Versuchsdauer lag bei ca. 48 Stunden. Der stationire Be-
trieb der einzelnen Versuche wurde anhand der Temperatur- und Konzentrationsprofile, die
regelmiBig aufgezeichnet wurden, kontrolliert und sichergestellt. Bei jedem Versuch wurden
die Temperatur, der Massenstrom sowie die Konzentration aller externen Strome (Zulauf 1,
Zulauf 2, Kopfprodukt Seitenabzug und Sumpfprodukt) erfasst. Der Fehler der Massenstrom-
messungen liegt bei etwa £5 %. Das Temperaturprofil der Trennwandkolonne wurde mit 14
iiber der Kolonnenhohe verteilten MeBfiihlern, die in Anhang D.4.1 im Detail aufgelistet sind,
ermittelt. Die Temperaturschwankungen wihrend der stationéren Betriebsphasen lag unter
+1K um den jeweiligen Mittelwert. Fiir das Konzentrationsprofil wurden an acht Stellen un-
terhalb der jeweiligen Packungsbetten Proben der fliissigen Phase gezogen und gaschromato-
graphisch analysiert. Zusitzlich wurde die Zusammenselzung der Gasphase auf beiden Seiten
der Trennwand im oberen Bereich mit dem Gaschromatographen bestimmt. Details zur Lage

der einzelnen Probenahmestellen werden ebenfalls in Anhang D.4.1 angegeben. Die gaschro-

matographische Analyse wurde entsprechend der in Anhang D.2 beschriebenen Methode vor
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Ort durchgefiihrt. Allerdings wurde bei den PilotmaBstabexperimenten die Essigsdurekon-
zentration pur mit dem Gaschromatographen bestimmt, was zu einem etwas hdheren relativen
Analysefehler von £3 % fiihrt.

6.4.2 Ergebnisse

Zur Untersuchung der reaktiven Trennwandkolonne im PilotmaBstab wurden insgesamt acht
Experimente in zwei Versuchskampagnen durchgefiihrt. Bei der Versuchplanung konnte auf
experimentelle Ergebnisse aus dem LabormaBstab [40, 103] zuriickgegriffen werden, die
ebenfalls im Rahmen des EU-Projekts INSERT [9] bei der BASF SE in Ludwigshafen durch-
gefiihrt wurden. Im Gegensatz zu den LabormaBstabexperimenten, bei denen zahlreiche Va-
riationen einzelner Parameter durchgefithrt wurden, um die relevanten Betriebsparameter der
reaktiven Trennwandkolonne zu identifizieren und ihren Einfluss auf den Betrieb zu ermit-
teln, lag der Fokus bei den PilotmaBstabexperimenten auf dem stabilen Betrieb der Kolonne.
Auf Basis der im Labormafstab gewonnenen Kenntnisse wurden bei den PilotmaBstabexperi-
menten zwischen den einzelnen Versuchen mehrere Parameter gleichzeitig veriindert. Zwar ist
bei den PilotmaBstabexperimenten eine eindeutige Zuordnung des Einflusses einzelner Para-
meter nicht moglich, aber dennoch konnen die durchgefiihrten Experimente in zwei wesent-
liche Versuchsreihen unterteilt werden. Tabelle 30 gibt einen Uberblick iiber die erreichten
Umsitze und Produktreinheiten sowie die Bereiche wesentlicher Betriebsparameter der re-
aktiven Trennwandkolonne. Die experimentellen Ergebnisse aller durchgefiihrten Versuche
(Betriebsparameter, Mengenbilanzen, Konzentrations- und Temperaturprofile) sind im Detail
in Anhang D.4 zusammengestellt.

Der Betriebsbereich der ersten Versuchsreihe (Experimente 1 bis 3) ist so gewihlt, dass sie
dem Verfahren mit Destillatriickfiihrung entsprechen (siehe Abbildung 43). Bei dieser Ver-
suchsreihe wurde als Methylacetatquelle (Zulauf 1 in Abbildung 52) das Azeotrop Methyla-
cetat - Methanol (MM-Aze) verwendet. Da beim Experiment 3 (Fahrweise mit Destillatriick-
fiihrung) der in Tabelle 30 angegebene Bereich verlassen wurde, ist der Methylacetatumsatz
eingebrochen (siehe Tabelle 63 in Anhang D.4.2). Folglich konnten die gewiinschten Produk-
te nicht mehr gewonnen werden, weshalb dieser Versuch in Tabelle 30 nicht beriicksichtigt
ist. Bei der zweiten Versuchsreihe (Experimente 4 bis 8), bei der sowohl reines Methylace-
tat als auch das Azeotrop Methylacetat - Methanol (MM-Aze) als Zulauf 1 eingesetzt wurde,
wird der Destillatabzugsstrom als auszuschleusender Abfallstrom betrachtet (Fahrweise ohne
Destillatriickfithrung nach Abbildung 45). Folglich wird die Kolonne mit einem sehr geringen
Destillatabzugsstrom P und héheren Riicklaufverhiltnissen R gefahren (siehe Tabelle 30).
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Tabelle 30: Betriebsbereiche der reaktiven Trennwandkolonne im PilotmaBstab bei der Fahr-
weise mit und ohne Destillatriickfithrung gemiB Abbildung 45 (Zulauf 1: T MM-

Aze, ¥ MeAc).
Reaktive Trennwandkolonne
mit Destillatriickfithrung | ohne Destillatriickfiihrung
Experiment 1und2 4-8
: 77.4% - 78,51
Xuieac/ % 41,3" - 49,21 : 78’54
79,1% - 89,1%
it [#4, 5. / mol/mol 2,71-292 3,87-5,67
AISAZ ot 0.85 - 0,92 0,56 - 0,83
15 1 olg 0,38 - 0,41 0,33- 0.6
P [keg/h 4,95 - 8,25 0,48 - 0,82
Qv I kW 15,3-39,9 39,8 -41,9
RI- 21,7 - 30,81 317,1 - 542,9
FKopf/PaO.S 0,56 - 1,31 1,29 - 1,37
iMP 1 iKSP [ (kgh) - (ke/h) 1,29-15:1 136- 1,671

Reaktive Trennwandkolonne mit Destillatriickiithrung

Bei dieser Versuchsreihe (Experimente 1 bis 3) konnte zwar die Destillatriickfiihrung (siche
Abbildung 45) aufgrund des Versuchsaufbaus nicht geschlossen werden, aber das im Destillat
produzierte Azeotrop Methylacetat-Methano] (MM-Aze) wurde bei den Versuchen als Zu-
lauf I (Methylacetatzulauf) wiederverwendet. Im einfachen Durchlauf wurde bei den Experi-

menten 1 und 2 ein relativer Methylacetatumsatz Xpeac zwischen 40 und 50 % erreicht. Der

erzielte Umsatz reicht aus, um mindestens eine 38%-ige Essigséure zu gewinnen. AuBerdem

konnte der Mittelsieder Methanol im rechten Bereich der Trennwand so aufgebaucht werden,
dass er als Produkt iiber die Seitenentnahme (SAZ) mit zufriedenstellenden Reinheiten ab-
gezogen werden konnte. Bei dieser Versuchsreihe wurde der Durchsatz der Kolonne (externe
Mengensrome) und die Belastung der eingebauten Packungen (interne Mengenstrome) er-
hisht, was sich an hoheren Verdampferleistungen Ov und Riicklaufverhiltnissen R zeigt (vgl.

Tabelle 30 und Tabelle 63 im Anhang D.4.2). Dabei wurde auferdem das Aufteilungsver-

hiltnis der Fliissigkeit im Trennwandbereich sivp : fitgsp SO angepasst, dass die nichtreaktive

Produkiseite stirker belastet wurde. Wird allerdings die nichtreaktive Produktseite zu stark
belastet und dabei zu wenig Destillat abgezogen, um einen héheren Durchsatz zu realisieren

), bricht der Umsatz in der Reaktionszone ein und die gewiinschten Produkte

(Experiment 3
ang D.4.2).

konnen nicht mehr gewonnen werden (siche Abbildung 102 in Anh
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Stellvertretend fiir die Fahrweise mit Destillatriickfithrung sind in Abbildung 53 die experi-
mentellen Konzentrations- und Temperaturprofile des zweiten Experiments iiber der Netto-
Packungshihe hpa der Trennwandkolonne aufgetragen. Zur besseren Darstellung sind die
einzelnen Messpunkte (Symbole) linear miteinander verbunden. In der Reaktionszone (linke
Trennwandhilfte) liegt Methylacetat im Uberschuss vor (siche Abbildung 53a). In der Re-
aktionszone herrscht eine konstante Temperatur von ca. 55 °C (siche Abbildung 53c), was
einen hohen Methylacetatumsatz gewihrleistet. Dadurch wird in der Reaktionszone Essig-
séure und Methanol gebildet, was sich im unteren Bereich der Reaktionszone zusammen mit
dem nicht abreagierten Wasser anreichert. Oberhalb und unterhalb der Reaktionszone wer-
den jeweils die Leichtsieder (Azeotrop Methylacetat-Methanol) und Schwersieder (Essigéure
und Wasser) angereichert. Oberhalb der Trennwand findet keine nenenswerte Stofftrennung
mehr statt, da sich bereits das Leichtsiederazeotrop Methylacetat-Methanol angereichert hat
(siche Abbildung 53b). Im Bereich rechts der Trennwand wird der Mittelsieder Methanol
aufgebaucht und kann iiber die Seitenentnahme bei 5,2 m als Produkt abgezogen werden.
Aufgrund der geringen Anzahl an Probenahmestellen konnte allerdings die Ausprigung des
Mittelsiederbauches nicht genauer bestimmt werden. Da das Methylacetat im linken Teil der
Trennwand unterhalb der Reaktionszone nicht ganz vollstindig abgetrennt wurde (siehe Ab-
bildung 53a), wird im Seitenabzugstrom noch Methylacetat mitausgeschleust. Unterhalb des
Seitenabzuges wird das Methanol von den beiden Schwersiedern Essigsdure und Wasser ab-
getrennt, die im Abtriebsteil unterhalb der Trennwand weiter aufgereinigt werden und im
Sumpf eine 38 %-ige Essigsdure als Produkt gewonnen wird. Das Temperaturprofil oberhalb,
rechts und unterhalb der Trennwand (siehe Abbildung 53d) zeigt das typische Temperatur-
profil der Destillation. Durch die Anreicherung des globalen Leichtsieders im Kopf herrschen
bei 11,8 m Netto-Packungshihe die geringsten Temperaturen, die durch die Anreicherung der
schwerersiedenden Komponenten bei geringeren Packungshihen bis hin zur Siedetemperatur
der Schwersieders im Sumpf ansteigen. Der geringe Temperaturriickgang im Sumpfprodukt
bei -0,2 m Packungshohe (Lage des Verdampfers) ist auf die Abkiihlung des Sumpfprodukies
in der Rohrleitung, wo sich die Messstelle befindet, zuriickzufiihren.

Reaktive Trennwandkolonne ohne Destillatriickfilhrung

Bei dieser Versuchsreihe (Experimente 4 bis 8) wird wenig Kopfprodukt abgezogen, da der
Destillatabzug P als Abfallstrom betrachtet wird und folglich nicht zum Zulauf 1 zuriick-
gefiihrt wird. Die Kolonne wurde bei gleichbleibenden Verdampferleistungen Oy mit sehr
hohen Riicklaufverhiltnissen betricben (siche Tabelle 30), um das Methylacetat zuriick in die
Reaktionszone zu driicken. Dadurch konnte der relative Methylacetatumsatz Xy ac in den Ex-
perimenten 4 und 7 im Vergleich zur ersten Versuchsreihe (Experimente 1 bis 3) auf ca. 78 %
erhdht werden (siche Tabelle 30). Wird im Zulauf 1 der reaktiven Trennwandkolonne anstatt
des Azeotropes Methylacetat-Methanol (MM-Aze) reines Methylacetat zugefiihrt, kann der
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Abbildung 53: Konzentrationsprofil der fliissigen Phase (@ MeAc, W, A HAc, ¥ MeOH)
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relative Umsatz des Methylacetats auf knapp 90 % gesteigert werden (siche Tabelle 30). Zwar
wurden in den einzelnen Experimenten unterschiedliche Methylacetatumsitze Xyeac erreicht,
allerdings ist es nicht maglich, den Einfluss einem Parameter (z.B. dem externen Molein-
satzverhiltnis 752 /AZk , ) eindeutig zuzuordnen, da bei den Experimenten 4 bis 8 mehrere
Betriebsparameter gleichzeitig verandert wurden. Aus dem Sumpf der Kolonne konnte eine
wisstige Essigsdure mit mindestens 33 Gew-% abgezogen werden. Im Seitenabzug konnfe
Methanol in zufriedenstellender Reinheit (>70 Gew-%) gewonnen werden. Die Ausnahme
hierbei ist Experiment 6 bei dem zu den Methylacetatverunreinigungen in der Seitenentnah-
me auch noch Wasser ausgeschleust wurde, was zu deutlich geringeren Methanolreinheiten
(56 Gew-%) fiihrt (sieche Abbildung 103). Da sich die Konzentrations- und Temperaturprofile
der reaktiven Trennwandkolonne dieser Versuchsreihe nur unwesentlich von Abbildung 53
unterscheiden (siche Anhang D.4.2 und D.5), wird auf eine Diskussion der Profile an dieser
Stelle verzichtet und auf den Abschnitt 6.5.2 verwiesen, wo die experimentellen Ergebnissen
im Vergleich mit den Simulationsergebnissen detailliert erldutert werden.

6.5 Prozessmodellierung, Simulation und Validierung

6.5.1 Modellierung der reaktiven Trennwandkolonne

Bei jeder Modellierung stellt sich die Frage nach der Modellierungstiefe. In der Vergangenheit
wurden zahlreiche Arbeiten zur Modellierung von Reaktivdestillationsprozessen vorgestellt,
iiber die Taylor und Krishna [ 123] sowie Noeres et al. [83] einen Uberblick geben. Das Gleich-
gewichtsstufenmodell und das Stoffiibergangsmodell (rated-based Modell) sind die beiden
wichtigsten Ansiitze fiir reaktive Trennprozesse, die sich hinsichtlich ihrer Modellierungstiefe
unterscheiden. Miiller und Kenig [78] stellten kiirzlich die Erweiterung des Stoffiibergangs-
modells fiir die Reaktivdestillation in der Trennwandkolonne vor. In der Literatur [86, 105]
wurde allerdings berichtet, dass das einfachere Gleichgewichtsstufenmodell fiir die Modellie-
rung der Reaktivdestillation ausreicht, wenn die physikalisch-chemischen Stoffeigenschaften
gut beschrieben werden und die benétigien NTSM-Werte gut sind. Deshalb wurde in der
vorliegenden Arbeit ebenfalls mit diesem Modell gearbeitet. AuBerdem zeigten bereits Mo-
ritz [76, 77] und Pipken [96, 99], dass das Gleichgewichtsstufenmodell fiir die Modelhierung
der Reaktivdestillationsprozesse zur Synthese und Hydrolyse von Methylacetat geeignet ist.
Beim Gleichgewichtstufenmodell wird angenommen, dass die beiden Bulkphasen (fliissige
und gasfrmige Phase) innerhalb einer Stufe ideal durchmischt sind und die austretenden
Dampf- und Fliissigkeitsstréme sich im thermodynamischen Gleichgewicht befinden. Eine
detaillierte Beschreibung des Gleichgewichtsstufenmode]ls,

. das in allen giingigen Prozessi-
mulatoren implementiert ist, findet sich in [83, 123].

Die Reaktion am festen Katalysator wird beim Gleichgewichtsstufenmodell nur in der fliis-
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sigen Phase beriicksichtigt [83, 123] und kann entweder als Gleichgewichtsreaktion oder
durch reaktionskinetische Ansitze modelliert werden. Da die Annahme des chemischen
Gleichgewichts nur bei sehr schnellen Reaktionen gerechtfertigt ist, miissen fiir die Model-
lierung klassischer heterogen katalysierter Reaktivdestillationsprozesse (Veresterungen, Hy-
drolysen und Veretherungen) reaktionskinetische Modelle fiir die Reaktion eingesetzt wer-
den (77, 106]. Die Modellierung der heterogen katalysierten Reaktionskinetik erfolgt ent-
weder mit dem pseudohomogenen Modell oder dem adsorptionsbasierten Modell [98, 105].
Auch hier zeigte sich, dass das einfachere pseudohomogene Modell austeicht, praxisrelevan-
te Reaktivdestillationsprozesse wie Veresterungen und Umesterungen schr gut wiederzuge-
ben [85, 105, 106, 117, 118]. Deshalb wurde in der vorliegenden Arbeit das pseudohomogene
Modell (siehe Abschnitt 6.3 Gleichungen (32), (60) und (62)) zur Beschreibung der heterogen
katalysierten Reaktionskinetik der Methylacetat-Hydrolyse verwendet.

Die Hohe der trennwirksamen Einbauten einer Kolonne kann mit der zur Modellierung be-
nitigten Anzahl an theoretischen Stufen iiber den sogenannten NTSM-Wert (Number of
theoretical Stages per Meter) korreliert werden. Mit diesem Wert wird beim Gleichgewichts-
stufenmodell die Trennwirkung der Einbauten beriicksichtigt. Folglich ist der NTSM-Wert
abhingig von den verwendeten Einbauten sowie den jeweiligen Gas- und Fliissigkeitsbela-
stungen. Die entsprechenden NTSM-Werte und weitere Daten zu den in der reaktiven Trenn-
wandkolonne verwendeten Packungen, sind im Detail in Tabelle 62 im Anhang D.4.1 ange-
geben. Fiir die Modellierung der in Abschnitt 6.4.1 vorgestellten Packungen der reaktiven
Trennwandkolonne wurden konstante NTSM-Werte angenommen, die den fluiddynamischen
Bedingungen der PilotmaBstabexperimente entsprechen (siehe Tabelle 31).

Tabelle 31: NTSM-Werte zur Modellierung der bei den PilotmaBstabexperimenten eingesetz-
ten strukturierten Packungen Katapak-SP 11 und MellapakPlus 752.Y.

[ Packung [ NTSM /(1/m) [ Quelle |

Katapak-SP 11 1,65 [11, 103]
MellapakPlus 752.Y 5.2 [11

Fiir die thermodynamische Simulation wird die reaktive Trennwandkolonne in der vorliegen-
den Arbeit durch eine Verschaltung mehrerer Apparate reprisentiert. Dadurch sind ginzelne
Betriebsparameter, z.B. das Fliissigkeitsverteilungsverhiltnis im Trennwandbereich, leichter
zuginglich und lassen sich bei der Simulation komfortabler variieren. In Abbildung 54 ist
das hier verwendete Modell der reaktiven Trennwandkolonne dargestellt, das aus einer Ver-
schaltung dreier Destillationskolonnen aufgebaut ist. Zwar wird bei der Modellierung einer
Trennwandkolonne mit mehreren Apparaten der Wiirmedurchgang durch die Trennwand nicht
beriicksichtigt, aber Miiller und Kenig [78] zeigten, dass sich dieser nur marginal auf die ex-

ternen Strome auswirkt.
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2 Destillat
Verstarker- (MM-Aze)
kolonne
KSP MP
TW-Teiler Haupt-
kolonne
Zulaut2., .. . -
(W) Seitenabzug
Zulauf 1 [ (MeOH)
(MeAc bzw.
MM-Aze) e o
Reaktions—
kolonne
(Vorkolonne)
Sumpfabzug
(HAc, W)

Abbildung 54: Modell der reakiiven Trennwandkolonne (Reaktionskolonne: Packungsbet-
ten B, D, F und H in Abbildung 52 mit Zulaufstrémen, Verstirkerkolonne:
Packungsbett A in Abbildung 52 inklusive Kondensator und Destillataustrag,
Hauptkolonne: Packungsbetten C, E, G, 1 und J in Abbildung 52 mit Seiten-
abzug sowie Verdampfer und Sumpfabzug).

Die beiden Zulaufstréme werden der Reaktions- bzw. Vorkolonne zugefiihrt, die den Teil links
der Trennwand milt der Reaktionszone und den nichtreaktiven Packungselementen ober- und
unterhalb der Zulaufstellen reprisentiert (Packungsbetten B, D, F und H in Abbildung 52).
Die Verstirkerkolonne entspricht dem Verstiirkerteil der reaktiven Trennwandkolonne ober-
halb der Trennwand (Packungsbett A in Abbildung 52) inklusive Kondensator und dem De-
stillataustrag. Die Hauptkolonne modelliert den Bereich rechts der Trennwand mit dem Sei-
tenabzug (Packungsbetten C, E, G und [ in Abbildung 52), den Abtriebsteil unterhalb der
Trennwand (Packungsbett J in Abbildung 52) inklusive Verdampfer und Sumpfabzug. Die
drei Kolonnen werden durch Fliissigkeits- und Gasstréme, die den internen Strémen der re-
aktiven Trennwandkolonne entsprechen, miteinander verschaltet. Demzufolge wird in die-
sem Modell ein méglicher Wirmedurchgang durch die Trennwand nicht beriicksichtigt. Die
Fliissigkeitsverteilung im Trennwandbereich wird durch einen gesonderten Stromteiler (TW-
Teiler) beschrieben, der die fliissigen Phase aus der Verstirkerkolonne auf die Reaktions- und
Hauptkolonne aufteilt. Fiir die Aufteilung wird das Fliissigkeitsverteilungsverhiltnis zwischen
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der nichtreaktiven Produktseite rechts der Trennwand (MP) und dem reaktiven Teil links der
Trennwand (KSP) 1iMF ; 7y KSP vorgegeben. Die Gasaufteilung unterhalb der Trennwand stellt
sich in einer Trennwandkolonne so ein, dass der Druckverlust iber den Trennwandbereich
ApTW auf beiden Seiten der Trennwand gleich groB ist (siche Gleichung (64)).

ApTWKSP _ A TW.MP 64)

Der Druckverlust der verwendeten Packungen wird iiber Korrelationen, die die Hydrodyna-
mik der Einbauten beschreiben, in der Simulation beriicksichtigt. Da die Druckverlustkorrela-
tionen teilweise groBe Unsicherheiten (bis ca. 30 %) aufweisen, wurde das Gasaufteilungsver-
hiltnis in der Simulation variiert. Allerdings wurde tiberpriift. dass Gleichung (64) im Rahmen
der Ungenauigkeiten der Druckverlustkorrelationen eingehalten wird.

6.5.2 Simulation und experimentelle Validierung

Die thermodynamische Simulationen der PilotmafBstabexperimente zur reakiiven Trennwand-
kolonne wurden mit dem Prozesssimulator OPEN CHEMASIM®! durchgefithrt. Das in der
vorliegenden Arbeit entwickelte aktivititsbasierte pseudohomogene Modell der heterogen ka-
talysierten Reaktionskinetik (siche Gleichungen (32), (60) und (62) in Abschnitt 6.3) wurde
hierzu in den Prozesssimulator implementiert. Die Berechnung der Aktivititen erfolgte dabei
thermodynamisch konsistent zum Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht, das mit dem NRTL-
Modell (siehe Anhang A.1.1) modelliert wird. Die verwendeten Parameter des pseudohomo-
genen Modells und des NRTL-Modells sind in den Tabellen 28 und 29 aufgefiihrt.

Bei der Simulation wurden samtliche externe Mengenstrome, die Zulaufzusammensetzungen,
der Gesamtdruck und das Riicklaufverhiltnis gemiB den experimentellen Daten (siehe Tabel-
le 63 und Abbildungen 100 bis 107 in Anhang D.4.2) vorgegeben. Fiir das Fliissigkeitsvertei-
lungsverhiltnis oberhalb der Trennwand zwischen der nichtreaktiven Produktseite rechts der
Trennwand (MP) und dem reaktiven Teil links der Trennwand (KSP) 1i™MP - i XSP wurde eben-

falls der experimentell ermittelte Wert verwendet. Der experimentell ermittelte Druckverlust

der Trennwandkolonne ApRTWE wurde auf den Druckverlust einer theoretischen Stufe um-

gerechnet und in der Simulation beriicksichtigt. Fir die reaktiven bzw. nichtreaktiven Stufen
wurden unterschiedliche Druckverlustwerte angenommen, damit Gleichung (64) erfiillt wird.
Das Gasaufteilungsverhiltnis wurde iiber die gasformige Seitenentnahme der Hauptkolonne,

die der Vorkolonne am unteren Ende zugefiihrt wird, so variiert, dass die experimentell er-

mittelten Konzentrationsprofile der fliissigen Phase sowie die Temperaturprofile moglichst

gut wiedergegeben werden. Mit Hilfe fluidynamischer Berechnungen fiir die eingebauten

Packungsbetten wurde deshalb zusétzlich tiberpriift, ob Gleichung (64) im Rahmen der Un-

g N
| BASF SE, Ludwigshafen, Deutschland.
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genauigkeiten der Druckverlustkorrelationen (ca. 30 %) erfiillt ist, um physikalisch sinnvolle
Gasaufteilungsverhiltnisse zu gewdhrleisten. Die Berechnung des Druckverlusts der nichtre-
aktiven Packung MellapakPlus 752.Y wurde mit der Software SULPAK [2] durchgefiihrt. Der
Druckverlust der katalytischen Packung Katapak-SP 11 wurde mit einer Korrelation aus [11]
berechnet.

Abbildung 55 zeigt reprasentativ fiir die erste Versuchsgruppe (Fahrweise mit Destillatriick-
filhrung: geringe Riickiaufverhalinisse und hoshere Destillatabzugssirome) den Vergleich zwi-
schen Simulation und experimentellen Daten (Experiment 2) anhand des Konzentrationspro-
fils der fliissigen Phase und des Temperaturprofils der reaktiven Trennwandkolonne. Die Kon-
zentrationsverlidufe der einzelnen Komponenten und die Temperaturverldufe der Simulation
stimmen sehr gut mit den experimentelien Daten iiberein. Am unteren Ende der Reaktionszo-
ne gibt es zwar zwischen den Messwerten und den berechneten Werten der Methylacetat- und
Methanolkonzentrationen Abweichungen, aber der Konzentrationsverlauf der beiden Kompo-
nenten wird sehr gut gut wiedergegeben.

Tabelle 32 verdeutlicht, dass der berechnete Druckverlust im Trennwandbereich ApTw ZWi-
schen der nichtreaktiven Produktseite rechts der Trennwand (MP) und dem reaktiven Teil links
der Trennwand (KSP) nahezu identisch ist. Dies weist darauf hin, dass ein physikalisch sinn-
volles Gasaufteilungsverhiltnis ermittelt wurde und dieses Verhiltnis nicht als anpassbarer
Parameter der Simulation verwendet wurde. Auflerdem stimmt der berechnete Druckverlust
der gesamten Trennwandkolonne ApRT™™K mit dem experimentellen Wert im Rahmen der Ge-
nauigkeit der Druckverlustkorrelationen iiberein.

Tabelle 32: Reaktive Trennwandkolonne im Pilotmafstab: Vergleich der berechneten und ex-
perimentell ermittelten Druckverlusie (Experiment 2).

Simulation | Experiment
KSP MP
Ap™ Jmbar 12,95 12,85 -
ApRTWK fmbar | 1729 17,19 16,4

In Abbildung 56 ist reprisentativ fiir die zweite Versuchsgruppe (Fahrweise ohne Destillat-
riickfiihrung: hohe Riicklaufverhiltnisse und geringe Destillatabzugssirome) der Vergleich
zwischen Simulation und experimentellen Daten (Experiment 7) anhand des Konzentrations-
profils der fliissigen Phase und des Temperaturprofils der reaktiven Trennwandkolonne darge-
stellt. lm Anhang D.5 sind die auBerdem noch Vergleiche zwischen der Simulation und den
Experimenten 5 und 6 zu finden. Die Konzentrations- und Temperaturprofile stimmen wieder-
um mit den experimentellen Werten, bis auf die bereits erwiihnten geringen Differenzen der
Methylacetat- und Methanolkonzentrationen in der Reaktionszone, sehr gut iiberein. In Ta-
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Abbildung 55: Konzentrationsprofil der Fliissigphase und Temperaturprofil der reaktiven

Trennwandkolonne im PilotmaBstab (links: reaktive Trennwandseite, rechts:
Bereich oberhalb, rechts und unterhalb der Trennwand; dunkelgrau unterlegt:
Trennwandbereich, hellgrau unterlegt: Reaktionszone): Vergleich zwischen
experimentellen Daten (@ MeAc und 7, @ W, A HAc, ¥ MeOH, Experiment

2) und Simulation ( — MeAc und t, -+ W, --- HAc, --- MeOH).
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Abbildung 56: Konzentrationsprofil der Flissigphase und Temperaturprofil der reaktiven
Trennwandkolonne im PilotmaBstab (links: reaktive Trennwandseite, rechts:
Bereich oberhalb, rechts und unterhalb der Trennwand; dunkelgrau unterlegt:
Trennwandbereich, hellgrau unterlegt: Reaktionszone): Vergleich zwischen
experimentellen Daten (® MeAc und /, B 'W, A HAc, ¥ MeOH, Experiment
7) und Simulation ( — MeAc und t,--+ W, - - HAc, --- MeOH).
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belle 33 sind die b(irechne.ten und experimentell ermittelten Druckverlustwerte gegeniiberge-
stellt. Zwar ist die Ubereinstimmung zwischen den berechneten und experimentell ermitteiten
Werten des Druckverlusts in diesem Fall nicht so gut wie beim Experiment 2 (vgl. Tabel-
le 32), aber die berechneten Werte sind im Trennwandbereich im Rahmen der Genauigkeit
der Druckverlustkorrelationen und stimmen auch mit dem experimentellen Wert gut iiber-
ein. Deshalb kann auch hier davon ausgegangen werden, dass das in der Simulation gewihlte
Gasaufteilungsverhiltnis physikalisch sinnvoll ist.

Tabelle 33: Reaktive Trennwandkolonne im PilotmaBstab: Vergleich der berechneten und ex-
perimentell ermittelten Druckverluste (Experiment 7).

Simulation | Experiment
KSP MP
Ap™ /mbar 12,40 16,57 -
ApRTWE fmbar || 17,14 21,31 19.3

Die gute Ubereinstimmung aller durchgefiihrten Simulationen mit dem Experiment zeigt sich
auch an den Mengenstrémen der externen Strdme, die im Rahmen des relativen Massenbi-
lanzfehlers von 5 % liegen. Die Differenz zwischen den errechneten und gemessenen Kon-
zentrationen der externen Strome stimmen bis auf zwei Gewichtsprozent (absolut) iiberein.
Die Verdampfer- und Kondensatorleistungen werden von der Simulation im Vergleich zum

Experiment auf 1% genau (relativ) bestimmt.

6.5.3 Fazit

Das thermodynmamische Verhalten der reaktiven Trennwandkolonnen wird mit dem Gleich-
gewichtsstufenmodell unter Beriicksichtigung einer Reaktionskinetik sehr gut wiedergegeben.
Die Simulationen zeigen bis auf die bereits diskutierten Abweichungen der Methylacetat- und
Methanolkonzentrationen im Bereich der Reaktionszone keine systematischen Abweichun-
gen. Die Abweichungen zwischen Simulation und Experiment sind im Wesentlichen auf die
bereits diskutierten experimentellen Unsicherheiten zuriickzufithren. Der Druckverlust, der
mafgeblich fiir die Gasaufteilung im Trennwandbereich ist, wurde iiber Druckverlustkorre-
lationen fiir die eingebauten Packungen bei der Simulation beriicksichtigt. Die berechneten
Werte des Druckverlusts stimmen ebenfalls mit den experimentell ermittelten Werten im Rah-
men der verwendeten Druckverlustkorrelationen iiberein. AuBerdem zeigen dic Ergebnisse,
dass die Annahme, den Wirmedurchgang durch die Trennwand zu vernachlidssigen, bei der
Hydrolyse von Methylacetat durchaus gerechtfertigt ist, da die Temperaturen auf beiden Sei-

erhalb des Seitenabzuges nahezu identisch sind und unterhalb der Sei-

ten der Trennwand obi
7 TW. max < 3() K) vorherrscht.

tenentnahme in der Regel eine moderate Temperaturdifferenz (A
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Die dargestellten Ergebnisse verdeutlichen, dass zur Auslegung der reaktiven Trennwandko-
lonne keine hihere Modellierungstiefe notig ist. Eine Prozessauslegung auf Basis des Gleich-
gewichtsstufenmodells ist méglich, wenn die physikalisch-chemischen Eigenschaften des
Stoffsystems im interessierenden Betriebsbereich der reaktiven Trennwandkolonne qualitativ
gut bestimmt sind. AuBerdem muss das fluiddynamische Verhalten der eingebauten Packun-
gen beriicksichtigt werden, damit belastbare NTSM-Werte fiir die Simulation vorhanden sind.
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7 Zusammenfassung

In der vorliegenden Arbeit wird ein neues Werkzeug fiir den konzeptionellen Entwurf gekop-
pelter Reaktions-Destillations-Prozesse vorgestellt. Die entwickelte Software liefert fiir ein
aus beliebig vielen Reaktoren, Destillationskolonnen und Dekantern bestehendes vorgegebe-
nes VerfahrensflieBbild nicht nur eine Aussage iiber diec Machbarkeit des Prozesses sondern
auch eine vollstindige Mengenbilanz in Form einer Stromleiste fiir realisierbare Prozesse.
Als EingabegroBen miissen hierzu nur die Einsatzstrome und die gewiinschten Produktspe-
zifikationen vorgegeben werden. Grundlage hierfiir ist die Betrachtung thermodynamischer
Grenzfélle bei der Reaktion (chemisches Gleichgewicht), der Destillation (eo/es - Analyse)
und den Phasenscheidern (Fliissig-fliissig Gleichgewicht bzw. fltissige Mehrphasengleichge-
wichte) sowie eine abschnittsweise lineare Approximation der relevanten Stoffeigenschaften,
die jedoch auf der Basis beliebig detaillierter Modelle ermittelt werden. Die entwickelte Me-
thodik ist prinzipiell nicht in der Anzahl der Apparate und Komponenten limitiert. Aufler
der abschnittsweisen linearen Approximation der relevanten Stoffeigenschaften werden keine
vereinfachenden Annahmen hinsichtlich der Modellierung des Stoffverhaltens angenommen.
Das entwickelte Werkzeug kann mit Stoffdatenberechnungsroutinen giingiger kommerzieller
Software, wic z.B. ASPEN Properties®!, verkniipft werden. AuBerdem kann bei der Model-
lierung der Reaktions-Destillations-Prozesse auch auf Komponenten-Splitter und Stromteiler
zuriickgegriffen werden.

Einen Schwerpunkt dieser Arbeit stellt die zuverldssige Bestimmung von Dampf-Fliissigkeits
Gleichgewichten, chemischen Gleichgewichten, Fliissig-fliissig Gleichgewichten und fliissi-
gen Mehrphasengleichgewichten sowie ihre segmentweise Beschreibung durch lineare Ele-
mente dar. Da eine Visualisierung und anschauliche Validierung nur fiir ternére und quater-
niire Systeme maglich ist, beschrinkt sich die Implementierung der segmentweisen Lineari-
sierung relevanter Stoffeigenschaften in der vorliegenden Arbeit auf Mischungen mit bis zu
vier Komponenten. Fiir die Bestimmung der Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramme
beliebig komplexer Mehrstoffgemische wurde der von Blagov und Hasse vorgestellte evolu-
tiondire Ansatz [25] eingesetzt. Dieser wurde in der vorliegenden Arbeil zusammen mit weite-
ren Algorithmen zur segmentweisen Linearisierung der Separatrizen in ein Softwarewerkzeug
implementiert. Um eine abschnittsweise lineare Modellicrung der chemischen Gleichgewich-
te zu erméglichen, wurden fiir die thermodynamische Modellierung der Reaktion ebenfalls‘ ge-
eignete Algorithmen entwickelt. Fiir die suverlissige Bestimmung von Flitssig-fliissig Gleich-

! Aspen Technology, Inc., Cambridge, MA, USA.
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gewichten und fliissigen Mehrphasengleichgewichten ternédrer und quaternirer Stoffsysteme
wird in dieser Arbeit eine neue Methode, die Umbhiillendenmethode, vorgestellt. Auf Basis
des diskreten Verlaufs der molaren freien Mischungsenthalpie Ag™ ist es moglich, iiber die
Berechnung der nach unten konvexen Umbhiillenden das Phasenverhalten von Fliissig-flissig
Gleichgewichten und komplexen fliissigen Mehrphasengleichgewichien eindeutig zu bestim-
men. Die im Gleichgewicht stehenden fliissigen Phasen werden hierbei abschnittsweise durch
lineare Elemente beschrieben. Die Umhiillendenmethode wurde ebenfalls in das bereits er-
wiihnte Softwarewerkzeug implementiert. Die Validierung der entwickelten Methoden und
Algorithmen zur Ermitilung der segmentweise linearisierten Stoffeigenschafren erfolgt an ei-
ner Vielzahl von Testsystemen, die zum Teil ein duBerst komplexes Phasenverhalten aufwei-

sen.

Durch die segmentweise Linearisierung der Stoffeigenschaften wird erreicht, dass gekoppelte
Reaktions-Destillations-Prozesse abschnittsweise durch unterbestimmte lineare Gleichungs-
systeme sowie einem Satz linearer Ungleichungen fiir die Produktspezifikationen und die je-
weiligen Bereichsgrenzen modelliert werden. Dabei bestimmt der Diskretisierungsgrad, der
fiir die segmentweise Linearisierung verwendet wurde, die Zahl der zu lésenden Gleichungs-
systeme und damit den Rechenaufwand, der exponentiell mit der Zahl thermodynamisch li-
mitierter Apparate (Destillationskolonnen, Gleichgewichtsreaktoren und Dekanter) skaliert.
Die unterbestimmten Gleichungssysteme konnen mit Hilfe eines Optimierungskriterjums als
lineares Optimierungsproblem formuliert werden und somit immer zuverldssig ohne Konver-
genzprobleme gelst werden. Dadurch kann fiir die vereinfachend modellierten Reaktions-
Destillations-Prozesse auf der Basis beliebig komplexer Stoffdatenmodelle eine rechnerge-
stiitzte Machbarkeitsstudie durchgefithrt werden. Das Potential der entwickelten Software
wird am Beispiel der Herstellung von ETBE und 1-Butylacetat aufgezeigt. Die generierten
Mengenbilanzen stellen zudem exzellente Startwerte fiir nachfolgende detaillierte Prozesssi-
mulationen dar, die dann fiir die vielverspechendsten Varianten durchgefiihrt werden, was am
Beispiel des Oxeno-Prozesses fiir die ETBE-Herstellung verdeutlicht wurde. AuBerdem wur-
de die Leistungsfihigkeit der Software bereits bei der Entwicklung eines neuen destillativen
Verfahrens zur Trioxansynthese verdeutlicht, bei der ein Prototyp der Software erfolgreich
eingesetzt wurde [47, 48].

Bei der simultanen Durchfithrung der Reaktion und Stofftrennung in einem Apparat kon-
nen, insbesondere bei gleichgewichtslimitierten Reaktionen, Synergieeffekte ausgenutzt
werden (50, 64, 72, 83, 116, 123]. Am Beispiel eines Reaktivdestillationsprozesses zur
Methylacetat-Hydrolyse wurde gezeigt, dass die fiir konventionelle Reaktions-Destillations-
Prozesse entwickelte Software teilweise auch Aussagen iiber die Realisierung von Reaktivde-
stillationsprozessen liefern kann, wenn die betrachteten Prozesse durch geei gnete sequentielle
Ersatzschaltungen von Reaktoren und Destillationskolonnen repriisentiert werden kénnen und
das Stoffverhalten des Reaktionssystems dies zulisst. Dariiber hinaus besteht die Moglichkeit
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die eo/ee-Analyse unter Beriicksichtigung des chemischen Gleichgewichts auf Reaktivdestilla-
tionskolonnen zu erweitern [52, 55, 56]. Wiirden diese Ideen kombiniert mit der segmentwei-
sen Linearisierung der entsprechenden Stoffeigenschaften in das vorhandene Softwarewerk-
zeug implementiert werden, kdnnten auch fiir Reaktivdestillationsprozesse rechnergestiitzte
Machbarkeitsstudien durchgefiihrt werden.

Neben den hybriden Prozessen haben sich auch integrierte Prozesse wie die Trennwandkolon-
ne, bei der mehrere Trennschnitte in einem Apparat durchgefiihrt werden, in der industriellen
Produktion etabliert [46]. Eine konsequente Weiterentwicklung der Trennwandkolonnentech-
nologie ist das Konzept der reaktiven Trennwandkolonne, welches zwar vor iiber 20 Jahren
vorgestellt wurde [63], aber in der offenen Literatur seither nicht umfassend untersucht wurde.
Im Rahmen dieser Arbeit wird die heterogen katalysierte Reaktivdestillation in einer Trenn-
wandkolonne am Beispiel der gleichgewichtslimitierten Hydrolysereaktion von Methylacetat
vorgestellt. Als Katalysator wurde hierzu der Amberlyst 48 eingesetzt. Dabei werden in dieser
Arbeit viele Fragen von der Stoffdaten- und Prozessmodellierung bis hin zur experimentelien
Validierung beantwortet und eine Vorgehensweise zur Auslegung und pradiktiven Simulation

einer reaktiven Trennwandkolonne aufgezeigt.

Grundlage einer aussagekriftigen und belastbaren Prozesssimulation ist eine validierte
physikalisch-chemische Stoffdatenbasis, die fiir die heterogen katalysierte Methylacetat-
Hydrolyse in einer Reaktivdestillation vorgestellt wird. Hierzu wurden Literaturdaten sorg-
filtig gepriift, das NRTL-Modell zur Beschreibung der Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichte
parametriert und umfangreiche Experimente zur Reaktionskinetik durchgefiihrt. Bei den re-
aktionskinetischen Untersuchungen wurde darauf geachtet, dass der abgedeckte Konzentra-
tionsbereich den Bedingungen der Reaktivdestillation in der Trennwandkolonne entspricht.
Die reaktionskinetische Modellierung basiert dabei thermodynamisch konsistent auf den Ak-
tivitdten der fliissigen Phase.

Fiir die experimentelle Validierung der Simulation werden in der vorliegenden Arbeit Pi-
lotmaBstabexperimente (Kolonne mit einem Durchmesser von 220 mm und eingeschweil}-
ter Trennwand, durchgefiihrt bei Sulzer Chemtech AG, Winterthur, Schweiz) zur reaktiven
Trennwandkolonne vorgestellt. Zwar geniigt der erreichte Methylacetatumsatz und die Rein-
heiten des Methanol noch nicht den Anspriichen der industriellen Produktion, aber dennoch
zeigt der stabile Betrieb der reaktiven Trennwandkolonne das Potential als Prozessalternative
fiir die Hydrolyse von Methylacetat auf. Zusammen mit den Experimenten im Labormaf-
stab [40, 103] liegt damit eine umfangreiche experimentelle Datenbasis fiir die Reaktivdestil-
lation in einer Trennwandkolonne vor. Der Vergleich zwischen Simulation und Experiment
zeigt, dass zur Modellierung der reaktiven Trennwandkolonne ein Gleichgewichtsstufenmo-
dell unter Beriicksichtigung der heterogen katalysierten Reaktionskinetik in der Reaktionszo-
ne geeignet ist. Werden die Einflisse der wesentlichen Betriebsparameter der Trennwandko-
lonne, inshesondere die Gas- und Fliissigkeitsaufteilung im Trennwandbereich, sinnvoll be-
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riicksichtigt, kann die bekannte Vorgehensweise der Reaktivdestillation auch zur Simulation
der reaktiven Trennwandkolonne angewendet werden.
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Anhang

A Erganzungen zur Stoffdatenmodellierung

A1 GE-Modelle

A.1.1 NRTL-Modell

Fiir die Berechnung der Aktivititskoeffizienten ¥; in einer Mischung aus N¢ Komponenten
ergibt sich aus dem NRTL-Modell [100] folgender Zusammenhang:

C
X -‘jGﬂtjl Nc Elkaijkj

hp="F—+) | o Tff‘k—Tc_“J (65)
Z xjGy 1 Z Ika; k):lkakj
=] =

mit

ij = exp (ajj'tfj) s (66)
Die Temperaturabhéngigkeit der anpassbaren Binédrparameter i # 7 und oy = oy kann
auf unterschiedliche Weise modelliert werden. Im Rahmen dieser Arbeit werden folgende

Zusammenhinge verwendet:
Tij = dij T T/K+ell In(T/K)+ fi;- (T/K). (67)

(Ijj:C[jerjj(T/K*Z?:‘},ls) (68)

A.1.2 UNIQUAC-Modell

Das UNIQUAC-Modell [13] unterscheidet bei den Aktivititskoeffizienten ¥ zwischen einem

kombinatorischen Anteil 7°°™ und einen residuellen Anteil 7**:

Iny = In Y™ +Inyf 69)
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Fiir die beiden Anteile gilt:

gomb _ . ¥i %L P i sl
Inyf 'anfofSQ;ﬂM i xijgi it
N N O

]n'y:.'es:q‘- 1—In (Z @j’tj,') —ZT& (71)

Jj=1 =1 E @k‘.‘.‘;‘),

=
mit

L=5(ri—qi)—(ri—1) (72)

Die Anzahl der Segmente r; einer Komponente i sowie die relative Oberfliche g; sind Rein-
stoffparameter, die der Literatur [8] entnommen werden kénnen. Damit ldsst sich der Ober-
flichenanteil ®; und der Segmentanteil y; durch folgende Gleichungen bestimmen:

vi= 5 73)
k lx,(rk
Xiqi
&= 2 (74)
k):_Ithk

Die Temperaturabhiingigkeit der anpassbaren Binidrparameter T; j 7 Tji kannn auf unterschied-
liche Weise modelliert werden. Im Rahmen dieser Arbeit wird folgender Zusammenhang ver-

wendet:
Tij = exp afj+(%+c,j-ln (_IT(:) +dj- (l—?;—)] (75)
A.2 Modellparameter

A.2.1 Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichte

In den Tabellen 34 bis 41 sind die GE-Modellparameter zur Beschreibung der Dampf-
Flissigkeits Gleichgewichte aller im Rahmen dieser Arbeit betrachteten Stoffsysteme zusam-
mengestellt. Die NRTL-Parameter zur Beschreibung des Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts

im System Methylacetat (MeAc), Wasser (W), Methanol (MeOH) und Essigsiure (HAc) wai-
den bereits in Tabelle 28 in Abschnitt 6.3.1 vorgestellt.
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Tabelle 34: NRTL-Parameter zur Beschreibung des Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts im
terndren Stoffsystem Ethylacetat, Ethanol und Aceton unter Beriicksichtigung der
Nichtidealititen in der Gasphase mit der Redlich-Kwong Zustandsgleichung (Pa-
rametersitze VLE-RK aus [5)).

Komponente i || Ethylacetat | Ethylacetat | Ethanol
Komponente j Ethanol Aceton Aceton
ajj | -0.4331 0 -0,2589 |
aji -1,1015 0 -1,0295
& bi; 1K 336,9451 -12,9791 | 228,2788
bi /K 512,1041 76,9825 416,7485
C,'j 0,3 0,3 J 0,3

Tabelfe 35: NRTL-Parameter zur Beschreibung des Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts im
ternéren Stoffsystem Wasser, Ethanol und Tetrahydrofuran unter der Annahme
eines idealen Gasverhaltens (Parametersiitze VLE-IG aus [5]).

Komponente i || Wasser Wasser Ethanol |
Komponente j Ethanol | Tetrahydrofuran | Tetrahydrofuran }
ajj [ 3.4578 47602 | 2,771
aji -0,8009 1,2141 23008
bij K -586,0809 -733.,4016 905,739
bjil K 246,18 157,7809 -524,9086

i | 0,3 0,473 0,3

Tabelle 36: NRTL-Parameter zur Beschreibung des Dampf-Fliissigkeits G]eichgewichts_ im
terniren Stoffsystem Aceton, Chloroform und Benzol unter der Annahme eines

idealen Gasverhaltens (Parametersiitze VLE-IG aus [5]).

Komponente i Aceton Aceton Benzol
Komponente j || Chloroform Benzol Chioroform
ajj 0,9646 -0,1013 0
aji 0,5382 0,4224 0
bij /1 K -590,026 306,0663 | -375.4311
bji I K -106,4216 | -239,9009 | 313,0115
cif 03 03 0,47
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Tabelle 37: NRTL-Parameter zur Beschreibung des Dampf-Fliissigkeits- -Gleichgewichts im
quaterniiren Stoffsystem Aceton (Ace), Chloroform (Chloro), Ethanol (EtOH)

und Methanol (MeOH) (Parametersiitze VLE-IG aus [5]).

Komponente i Ace Ace Ace [ Chloro | Chloro | MeOH
Komponente j || Chloro | MeOH | EIOH | MeOH | EtOH EtOH
aij 0,96 0 -0,35 1] i 0 47% |
aj_ 0,54 0 -1,08 0 | © 231
bij /K -590,03 | 101,89 | 206,6 690,07_]_ 690,27 | -1162,29
biilK 106,42 | 114,13 [ 479,05 [ -71,9 [-14895 [ 483,84
T B3 | 03] 63 | 03 | O3 03

Tabelle 38: NRTL-Parameter zur Beschreibung des Dampf-Flissigkeits-Gleichgewichts im
quaternidren Stoffsystem Aceton (Ace), Chloroform (Chloro), Ethanol (EtOH)
und n-Hexan (n-Hex) (Parametersétze VLE-IG aus [5]).

Komponente i Ace Ace Ace EtOH | EtOH | Chloro
Komponente j | EtOH | Chloro | n-Hex | Chloro | n-Hex | n-Hex
dij -0,35 0,96 0 0 0 0
aji -1,08 0,54 0 0 0 0
by I K 206,6 | -590,03 | 319,32 | -148,95 | 497,81 | 360,66
bl K 479,05 | -106,42 | 27946 | 690,27 | 738,64 | -154,5
Cij 0.3 03 0,3 0,3 0,47 0,3

Tabelle 39: UNIQUAC-Parameter zur Beschreibung des Dampf- -Flissigkeits Gleichgewichts
im terniren Stoffsystem Wasser, 1-Butanol und Ethylacetat (Parametersiitze VLE-

LIT aus [5]).
Komponente i Wasser Wasser I-Butanol
Komponente j || 1-Butanol | Ethylacetat Ethylacetat
bij I K -292,4437 | 76,309 49,6568
bl K -34,223 | -381,2306 | -146,0097
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Tabelle 40: UNIQUAC-Parameter zur Beschreibung des Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichts
im terndren Stoffsystem Wasser, Ethanol und Benzol (Parametersiitze LLE-LIT
fiir das Bindrsystem Wasser — Benzol und VLE-LIT fiir die Bindrsysteme Was-
ser — Ethanol und Ethanol — Benzol aus [5)).

Komponente i Wasser | Wasser | Ethanol

Komponente j || Ethanol | Benzol | Benzol
bij K -116,7152 | -369,01 | 53,0035
bjil K -25,6061 | -860,81 | -385,6947

Tabelle 41: UNIQUAC-Parameter zur Beschreibung des Dampf-Fliissigkeits-Gleichgewichts
im System 1-Butanol (BuOH), Essigsdure (HAc), I-Butylacetat (BuAc) und Was-
ser (W) (Quelle: [45]).

| Komponente i W W T W T BuAc | BuAc [ BuOH
| Komponente j | BuAc | BuOH | HAc BuOH | HAc HAc
ajj -0,687 | -0,107 0,770 0,608 1,967 | -0,651

aji 0,651 -0,116 1,316 -0,073 -1,278 | 0,639

bij /K 22,09 | -230,01 33,82 | -327,08 | -950,36 | -31,89

bil K -588.,35 -5,99 71074,67 60,29 581,68 T718,15

A.2.2 Chemische Gleichgewichtskonstante

In Tabelle 42 sind die verwendeten Parameter der temperaturabhingigen Korrelation zur Be-
schreibung der aktivitdtsbasierten chemischen Gleichgewichtskonstante K, (Gleichung (25))
von Fliissigphasenreaktionen zusammengestellt. Die entsprechenden Literaturquellen der Pa-

rameter aller Stoffsysteme sind ebenfalls aufgefiihrt.

Tabelle 42: Parameter der temperaturabhiingigen Korrelation zur Beschreibung der chemi-
schen Gleichgewichiskonstante K, (Gleichung (25)) fiir die Synthese von tert-
Butylethylether (ETBE), n-Butylacetat (BuAc) und Dimethylether (DME) sowie
die Hydrolyse von Methylacetat (MeAc), (* Berechnung aus den in Tabelle 29
aufgefithrten reaktionskinetischen Parametern).

Reaktion a b il d | Quelle
IB + EtOH = ETBE 19,5309 | 3997,9918 | 2,4638 | -0,010445 [134]
BuOH + HAc = BuAc + W 2,2907 440,5 - - [45]
MeOH = DME + W 0,7631 1239.,8 - -~ [32]
MeAc + W — HAc + MeOH || -5,1002 | 557,7923 - ~ X
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A.2.3 Fliissig-fliissig Gleichgewichte und flissige
Mehrphasengleichgewichte

In den Tabellen 43 bis 45 sind die UNIQUAC-Modellparameter aller Stoffsysteme, die zur
Berechnung fliissiger Mehrphasengleichgewichte mit der neuen geometrischen Methode und
fiir den Vergleich mit rigorosen Dekantersimulationen eingesetzt wurden (vgl. Tabelle 7), zu-
sammengestellt. Parameter aus Gleichung (75), die in den Tabellen 43 bis 45 nicht aufgefiihrt
werden, sind zu Null gesetzt.

Tabelle 43: UNIQUAC-Parameter zur Beschreibung der Fliissig-fliissig Gleichgewichte ver-
schiedener ternirer Stoffsysteme (Parametersiitze LLE-LIT aus [5]).

Wasser — Ethanol — Benzol e
i:l(omponente i Wasser Wasser Ethanol
| Komponente j Ethanol Benzol Benzol
[ #;/K 167,38 36901 [ 1717 ]
bji 185.3 86081 | -177.34
Ethanol — Cyclohexan — Wasser
Komponente i Ethanol Ethanol Cyclohexan
Komponente j | Cyclohexan |  Wasser Wasser
bij /| K 95,392 185,3
b [ K -383,65 167,38 -540,36
Benzol — Pyridin — Wasser
Komponente i Benzol Benzol Pyridin
@I Pyridin Wasser Wasser
by K 1691 | 860,81 | -76,601 |
byl K 173,19 -369.01 35531

i W) TN = vl oy PR

Toluol — Aceton — Wasser
Kom Toluol

ponente i Toluol Aceton
Komponente j Aceton ‘Wasser Wasser
oo bR -269,35 -950,6 336,17 |
byl K 141,79 -350,21 74,348
Wasser — Ethylenglycol — Methylacetat
Komponente i Wasser Wasser Ethylenglycol
Komponente j || Ethylenglycol | Methylacetat | Methylacetat
bij 1K 12356 | 91,819 -107,49

bji I K 89,715 -288,63 -174,63
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Tabelle 44: UNIQUAC-Parameter zur Beschreibung der Fliissig-fliissig Gleichgewichte und

fliissigen Mehrphasengleichgewichte verschiedener ternirer Stoffsysteme

(* Parametersitze LLE-LIT aus [5], T Quelle: [115]).

Ethylacetat — 1-Butanol ~ Wasser™
Komponente i Ethlyacetat | Ethylacetat | 1-Butanol
Komponente j 1-Butanol | Wasser | Wasser |
bij I K 90,82 [ -40568 | 9,179 |
bl K 21056 | 19417 | 267.1
Wasser — Ethylenglycol — Ethylformiat® o |
Komponente i Wasser Wasser Ethylenglycol
Komponente j Ethylenglycol Ethylformiat Ethylformiat
bij K 221.13 -170,57 -211,54
b;i /K 39,881 -363,06 -104,7
Furfural — 2-Methylpropanol — Wasser*
Komponente i Furfural Furfural | 2-Methylpropanol
Komponente j || 2-Methylpropanol Wasser | ‘Wasser
bii I K 67,704 -185,52 -52,254
b;i /K 401,61 -103,14 -207,5 |
Wasser — Nitromethan — 1-Hexanol’
Komponente i Wasser Wasser Nitromethan
Komponente j Nitromethan 1-Hexanol 1-Hexanol
bij I K -229,72 -276,54 -59.312
bji K -421,7 -109,38 -342,15 J‘
{1 Nonanol — Nitromethan — Wasser™ J
Komponente i Nonanol Nonanol Nitromethan
Komponente j Nitromethan Wasser Wasser L
bijl K -375.55 -120.3 -421,7
bi /K 45711 | -366,53 -229.72
Phenol — Aceton — Wasser'
Komponente i Phenol Phenol | Aceton
Komponente j Aceton | Wasser | Wasser
b I K 278,76 187,88 -30,5
bjil K 248,26 -290,44 -48.44
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B Erganzungen zur segmentweisen
Linearisierung der Stoffeigenschaften

B.1 Dampf-Flissigkeits Gleichgewicht

B.1.1 Implementierung am ternéaren Beispielsystem

In Tabelle 46 ist die Implementierung der segmentweisen Linearisierung von Dampf-
Fliissigkeits Gleichgewichten am Beispiel des in Abschnitt 3.2 diskutierten ternéren Beispiel-
systems (vgl. Abbildung 6b und Tabelle 4) anschaulich dargestellt. Durch die segmentwei-
se Linearisierung der Separatrizen kdnnen die invarianten Mannigfaltigkeiten der singuliren
Punkte, mit den in Tabelle 3 aufgefiihrten linearen Elementen modelliert werden. Jedes li-
neare Element wird wiederum durch eine bestimmte Anzahl an linearen Gleichungen Ng
(siche Gleichung 36) und linearen Ungleichungen Nygi(siehe Gleichung 37) modelliert (sie-
he Tabelle 3). Die Gleichungen und Ungleichungen der linearen Elemente werden bei der
Implementierung zweckmiBigerweise in Matrizenform abgespeichert. Somit lassen sich die
einzelnen lincaren Elemente der invarianten Mannigfaltigkeiten der singuliren Punkte durch

ein System aus linearen Gleichungen

xi
K : =0 (76)
XN
und Ungleichungen
x
C- 3 <0 (77
XNc

beschreiben. Die entsprechenden Matrizen A und C der einzelnen linearen Elemente sind
in Tabelle 46 ebenfalls aufgefiihrt, falls dic entsprechende Anzahl der Gleichungen Ng; und
Ungleichungen Nyg; groBer als null ist. Um die Zahlenwerte in Tabelle 46 ggf. nachvollziehen
zu konnen, sind die Zusammensetzungen der Punkte des linearisierten Dampf-Fliissigkeits

Gleichgewichts aus Tabelle 46 in Tabelle 47 aufgefiihrt.
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Tabelle 46: Beispiel der Modellierung eines linearisierten Dampf-Fliissigkeits Gleichge-
wichtsdiagramms (vgl. Abbildung 6b und Tabelle 4).

Singuldrer invariante Mannigfaltigkeit
Punkt stabil | instabil
Punkt A Region A-Az-P2-P;-C
(Na1 =2, NUGIB: 0): (Ng1 =0, Nuai e 3):

c
A Fiinfeck A-Az-P-P,-C
0 -1 0
0 0 =1
0 -1 -1
A=(O 1 0) C=| -0,65 0,64 —0,41
-0,8 0,58 —-0,16
—0,95 0,32 0
Region A-B-C Punkt C
(No1 =0, Nyg =3): (NG| = 2, Nyg; = 0):
B B
A
(&7 Dreieck A-B-C
-1 0O o0
E=1° B 0 ged 1 B0
Bt Gl

|
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:‘

Fortsetzung Tabelle 46
Singuldrer invariante Mannigfaltigkeit
Punkt stabil [ instabil
Punkt B Region B-P3-P4-Az-P;-P;-C

N1 = 2, Nyg1 = O):

N1 =0, Nygr=3-3=9):
8

c
Punkt B

c
Dreieck C-P;-P3

0 @ . =1
—1 0 0
0,8 —0,58 0,16

Dreieck P 1 -Pz-Pd,
0,8 —0,58 0,16
C= 0 0 -1
-0,95 0,32 0

Dreieck P;-Py-Az
0 0 -1
c=| -08 0,58 —0,16
0,41

0,65 —0,64

o=
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Fortsetzung Tabelle 46

Singulidrer

invariante Mannigfaltigkeit

Punkt

stabil

instabil

Linie A-B
(N1 = 1, Nua1 = 2):
B

Linie C-P-P;-Az
(No1=3-1,Nuyg1 =3:2=06):
B

c

Linie A-B Linie C-P;

A=(0'0 1)

_f 0 =2 <1
C_(gz 0 —T)

A=(-0,95 0,32 0)

=0,1 -0,3 0
0,2 -0,1

c-( -0}

Linie P;-P;

A=

e

Linie P>-Az

(-0,8 0,5 —0,16)

=0,11 0,06
-0,12

0,06

-0,09
0,03

A=(05 —0,56 0,36 )
—0,14 0,03

i 0,08
0,09 -0,09 —0,14

T e
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Tabelle 47: Zusammensetzungen der Punkte des linearisierten Dampf-Fliissigkeits Gleichge-
wichts aus Tabelle 46 (vgl. Abbildung 6b).

[ Punkt TATB]CJAz][P | P>
EA/molmol_l 1{olo]o05][0,1][0.28
xp/molmol T [[ 0| 1]0[05]03]045
| xc/molmol” T 0 J0[1] 0 [06]027

B.1.2 Implementierung der segmentweise Linearisierung
zweidimensionaler Separatrizen

Im Gegensatz zu den eindimensionalen Separatrizen werden die mehrdimensionalen Separa-
trizen der Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichte nicht explizit durch die Differentialgleichung
der Riickstandlinien (Gleichung (33)) bzw. der Differenzengleichung der Destillationslini-
en (Gleichung (34)) beschrieben. Aus der Berechnung von Riickstands- bzw. Destillations-
linien konnen belicbig viele Punkte der zweidimensionalen Separatrizen (Destillationsgren-
zen) quaterndrer Stoffsysteme bestimmt werden und somit ihre Geometrie ngherungsweise
modelliert werden [23, 96, 97]. Da in der vorliegenden Arbeit der von Blagov und Hasse vor-
gestellte evolutioniire Ansatz [25] zur Bestimmung der Topologie eines Dampf-Fliissigkeits
Gleichgewichts implementiert wurde, kénnen die Geometrien der Separatrizen direkt aus der
Anzahl der singuliren Punkte und ihrer Verbindungen untereinander bestimmt werden. Hier-
zu werden die Verbindungen zwischen den singuldren Punkten zuniichst als Liniensegmente
modelliert. Dadurch konnen dic zweidimensionalen Separatrizen bereits in diesem Stadium
abschnittsweise durch Dreieckssegmente modelliert werden (siche Abbildung 7). Allerdings
reicht dieser geringe Diskretisierungsgrad nicht aus, um gekriimmte zweidimensionalen Se-
paratrizen ausreichend genau wiederzugeben. Um die Modellierung der segmentweise linca-
risierten Separatrizen in diesen Fillen zu verbessern, muss foglich der Diskretisierungsgrad
erhdht werden.

Da die Geometrien der zweidimensionalen Separatrizen nach der Bestimmung der Topologie

schon in einer groben Ausgangsdiskretisierung vorliegen, wurden zur Bestimmung weiterer

Diskretisierungspunkte spezicll abgestimmte Algorithmen in das Softwarewerkzeug imple-

mentiert. Abbildung 57 zeigt schematisch die Vorgehensweise zur Erhohung des Diskretisie-
rungsgrad zweidimensionaler Separatrizen.

In Abbildung 57a ist die Ausgangsdiskretisierung einer zweidimensionalen Separatrix sche-
matisch dargestellt. Dabei wird die Separatrix durch die beiden Dreiecke A-B-C und A-C-D
abschnittsweise modelliert. Um den Diskretisierungsgrad zu erhohen, wird als neuer Diskre-
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A D A B

a)

B Cc

Abbildung 57: Vorgehen zur Diskretisierung der zweidimensionalen segmentweise lineari-
sierten Separatrizen eines Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramms:
a) Ausgangssituation, b) 1. Diskretisierungsschritt, ¢) 2. Diskretisierungs-
schritt.

tisierungspunkt der Mittelpunkt der lingsten Kante aller vorhanden Dreiecke ermittelt (Punkt
E als Mittelpunkt der Kante B-C in Abbildung 57b). Dadurch werden alle an der aktuell
ldngsten Kante beteiligten Dreieckssegmente (maximal zwei) jeweils durch zwei neue Drei-
eckssegmente ersetzt. Da die aktuell lingste Kante in diesem Fall am Rand liegt und nur
das Dreieckssegment A-B-C an der lingsten Kante beteiligt ist, ergeben sich nur zwei neue
Dreieckssegmente (A-B-E und A-E-C). Zur besseren Aufldsung kénnen weitere Diskretisie-
rungspunkte (z.B. Punkt F als Mittelpunkt der aktuell liingsten Kante A-C in Abbildung 57¢)
ermittelt werden. Diese Vorgehensweise kann so lange wiederholt werden, bis die Kanten
aller Dreieckssegmente aller zweidimensionalen Separatrizen kiirzer als eine vom Benutzer
vorgegebene Linge sind.

Allerdings muss bei dieser Vorgehensweise beachtet werden, dass nur mit dem Setzen eines
neuen Mittelpunktes der aktuell lingsien Kante keine Verbesserung der Modellierung der Se-
paratrizen erreicht wird. Dazu muss noch die jeweilige Lage des neuen Diskretisierungspunkts
der betrachteten Separatrix im Konzentrationsraum ermittelt werden. Die entsprechende Vor-
gehensweise zur Bestimmung der Lage der neuen Diskretisierungspunkte ist in Abbildung 58
anschaulich am terndren Beispielsystem aus Abbildung 3a dargestellt.

Abbildung 58a zeigt das segmentweise linearisierte Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht des
terniren Beispielsystems aus Abbildung 3 in der Ausgangsdiskretisierung, die sich direkt aus
der Topologie ergibt. Hierbei entspricht die Separatrix Az-C der direkten linearen Verbindun g
der beiden Punkte miteinander (Ausgangsdiskretisierung mit einem linearen Segment). Die-
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A C

]

Abbildung 58: Vorgehen zur Bestimmung von Diskretisierungspunkten der segmentwei-
se linearisierten Separatrizen eincs Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdia-
gramms am Beispiel des terniren Beispielsystems aus Abbildung 3 (O insta-
biler Knoten, O stabiler Knoten, A Sattelpunkt): segmentweise linearisierte
Separatrix mit einem linearen Element (—) und mit zwei linearen Elementen

=),
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ser Diskretisierungsgrad reicht allerdings nicht aus, um die gekriimmite Separatrix (Destillati-
onsgrenze) aus Abbildung 3a zufriedenstellend zu beschreiben. Durch die Bestimmung eines
weiteren Diskretisierungspunktes, z.B. der Miitelpunkt des Liniensegmentes Az-C (Punkt 1 in
Abbildung 58b), kann jedoch die Modellierung der Separatrix verbessert werden. Allerdings
liegt der Punkt 1 in der instabilen invarianten Mannigfaltigkeit des instabilen Knotenpunkies
A (Destillationsgebiet a) und nicht auf der Separatrix (instabile invariante Mannigfaltigkeit
des Sattelpunktes Az), was aus der Berechnung der Riickstandslinie, die fiir 7 — —eo zum in-
stabilen Knotenpunkt A liuft (siche Abbildung 58b), hervorgeht. Daraus ldsst sich schlieBen,
dass die Lage des entsprechenden Diskretisierungspunktes auf der Separatrix geringere Kon-
zentrationen an A aufweisen muss. Aus diesern Grund wird der Punkt I entlang des Norma-
lenvektors des Liniensegmentes Az-C um ein kleines Konzentrationsintervall Ax verschoben,
woraus sich fiir den betrachteten Diskretisierungspunkt eine neue Zusammensetzung ergibt
(Punkt 2 in Abbildung 58b). Fiir den Punkt 2 wird erneut die Riickstandslinie berechnet. Da
die Riickstandslinie fiir T — —co gbenfalls im Punkt A endet (siche Abbildung 58c¢), befindet
sich der Punkt 2 immer noch im Destillationsgebiet a. Der Diskretisierungspunkt der Sepa-
ratrix muss folglich noch geringere Konzentrationen an A aufweisen, weshalb der Punkt 2
erneut um ein kleines Konzentrationsintervall Ax verschoben werden muss. Das Verschieben
des Punktes zu geringeren Konzentrationen der Komponente A wird dabei so lange wieder-
holt, bis die Separatrix iibersprungen wird. Das Uberspringen der Separatrix wird durch die
Berechnung der Riickstandslinie durch diesen Punkt iiberpriift. In diesem Beispiel endet die
Riickstandslinie durch den Punkt 3 fiir £ — —eo nicht im instabilen Knotenpunkt A sondern
im instabilen Knotenpunkt B (siche Abbildung 58d). Folglich liegt die Zusammensetzung des
Punktes 3 in der instabilen invarianten Mannigfaltigkeit des singuliren Punktes B (siche Ab-
schnitt 2.3.2). Da die Zusammensetzungen der Punkte 2 und 3 in den jeweils verschiedenen
instabilen invarianten Mannigfaltigkeiten der instabilen Knotenpunkte A und B liegen, muss
die Separatrix (instabile invariante Mannigfaltigkeit des Sattelpunktes Az) zwischen diesen
beiden Punkten verlaufen. Ist das Konzentrationsintervall Ax, um die die Punkte jeweils im
Konzentrationsraum verschoben werden, hinreichend klein (z.B. Ax < 0,01mol-%), kann der
Mittelpunkt der Verbindungsstrecke der Punkie 2 und 3 in guter Niherung als neuer Diskre-
tisierungspunkt der Separatrix betrachtet werden (siche Abbildung 58e). Durch die beiden
linearen Segmente Az-P und P-C wird die nichtlineare Separatrix Az-C bereits deutlich bes-
ser wiedergegeben als mit der direkten Verbindung der Punkte Az-C (vgl. Abbildung 58f
und Abbildung 3a). Die Modellierung der nichtlinearen Separatrix Az-C kann durch die Fr-

mittlung weiterer Diskretisierungspunkte gemiB der in Abbildung 58 vorgestellten Methodik
kontinuierlich verbessert werden.

Somit ergibt sich zur Bestimmung der zweidimensionalen Separatrizen im dreidimensionalen
Konzentrationsraum quaternirer Stoffsysteme ein iteratives Vorgehen zwischen dem Setzen

eines neuen Punktes in die bereits vorhandenen segmentweise linearisierten Separatrizen und
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dem Ermitteln seiner neuen Lage im Konzentratonsraum. Dabei hiingt die schnelle und effi-
ziente Bestimmung der Lage der Diskretisierungspunkte bei der vorgestellten Vorgehenswei-
se stark von der Richtung des Konzentrationsintervalls Ax ab. Bei der Implementierung dieser
Methode zeigte sich, dass der Normalenvektor der bestehenden lincaren Segmente als Ver-
schiebungsrichtung am Besten geeignet ist [38]. Da bei quaterniren Stoffsystemen die zwei-
dimensionalen Separatrizen durch Dreieckssegmente repriisentiert werden, ist bei der vorge-
stellten Vorgehensweise ein Diskretisierungspunkt an bis zu vier Dreieckssegmenten beteiligt
(siche Abbildung 57). In diesem Fall wird ein gemittelter Normalenvektor als Verschiebungs-
richtung fiir den betrachteten Punkt ermittelt, der sich aus dem arithmetischen Mittel der Nor-
malenvektoren der beteiligten Dreiecke ergibt.

B.2 Flussig-flissig Gleichgewicht und fliissige
Mehrphasengleichgewichte

B.2.1 Implementierung der Umhiillendenmethode

In Abbildung 59 ist der Algorithmus zur Bestimmung segmentweise linearisierter Fliissig-
fliissig Gleichgewichte und fliissiger Mehrphasengleichgewichte mit der Umhiillendenmetho-
de in allgemeiner Form, d.h. unabhingig von der Anzahl der Komponenten, dargestellt. Aut-
grund der allgemeinen Darstellung wird in Abbildung 59 der Oberbegriff Simplex fiir die
linearen Segmente der Umihiillenden verwendet.

Zunichst wird der diskretisierte Verlauf der molaren freien Mischungsenthalpie Ag™* ermit-
telt. Hierzu wird der Konzentrationsraum diskretisiert (Schritt a) und die molare freie Mi-
schungsenthalpie an den einzelnen Stiitzstellen berechnet (Schritt b). Zur Bestimmung der
(nach unten) konvexen Umhiillenden der diskretisierten Ag™* - Verlaufe in Schritt ¢ wird in
der vorliegenden Arbeit der ,,Quickhuli*-Algorithmus [16] zur Berechnung der konvexen Hiil-
len (Einhiillende) von Punktmengen (hier: diskretisierte Ag™* - Verliufe) eingesetzLl. Im zwei-
dimensionalen Ag™*-Raum von Binirsystemen entspricht die konvexe Hiille im Gegensatz
zur konvexen Umhiillenden einer geschlossenen Fldche, die sich aus einzelnen Linienseg-
menten zusammensetzl. Analog ergeben sich im drei- bzw. vierdimensionalen Ag™*-Raum
ternéirer bzw. quaternirer Stoffsysteme die entsprechenden drei- bzw. vierdimensionale Kor-
per, die aus Dreiecken bzw. Tetraedern aufgebaut sind. In Abbildung 60 ist fiir das bereits
in Abbildung 2 gezeigte Biniirsystem die konvexe Hiille sowie die hiervon zu unterscheidene
(nach unten) konvexe Umhiillende dargestellt.

Der Ubergang von der mit dem _Quickhull“-Algorithmus ermittelten konvexen Hiille zur be-
notigten konvexen Umhiillenden setzt die Elimination der physikalisch nicht relevanten Ele-
mente (Linie --- in Abbildung 60) voraus. Bei der konvexen Hiille ternirer und quaterndrer
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a) r Diskretisierung des Konzentrationsraumes ‘
Berechnung von Ag™* an allen Diskretisierungspunkten;
b) Aussortieren von Diskretisierungspunkten, wenn giit:
Ag™* > () (Ausnahme: Reinstoffe) J
Berechnung der konvexen Hiille; Aussortieren der physikalisch
c) nicht relevanten Simplizes, bei denen fiir alle Eckpunkte gilt:
Ag™*=0 oder z;=0, (i=1...N)
Verbinden die

d Simplizes benachbarte

) Diskretisierungspunkte des

Konzentrationsraumes?
Simplizes gehoren
zum homogenen
Gebiet
) Uberpriifung, ob die Kanten der Simplizes
homogen oder heterogen sind : 2
keine weitere
Beriicksichtigung
Lineare
f) Dekantermodellierung
mdglich?
keine weitere
Beriicksichtigung

) Sortieren der Simplizes in Gebiete

g mit unterschiedlicher Anzahl
koexistierender Phasen
Bestimmung des Phasenverhaltens und Sortieren

h) der Phasen anhand der Dichte sowie

Bestimmung der Gleichungen und
Ungleichungen der Simplizes

Abbildung 59: Algorithmus zur Bestimmung von Fliissig-fliissig Gleichgewichten und fliis-

sigen Mehrphasengleichgewichten mit der Umihiillendenmethode.
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! El
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Abbildung 60: Vergleich der konvexen Hiille (geschlossener Linienzug aus --- und ---) und
dc'r (nach unten) konvexep Umbiillenden (- - -) des Verlaufs der molaren freien
Mischungsenthalpie Ag™* (—) des in Abbildung 2 gezeigten Bindrsystems.

Stoffsysteme treten auBer der Verbindung der Reinstoffpunkte (Ag™* = 0) weitere physika-
lisch nicht relevante Simplizes auf, wie in Abbildung 61a am Beispiel des terniren Stoffsys-
tems Wasser (W), 1-Butanol (BuOH) und Ethylacetat (EAc) gezeigt wird. Hierzu gehoren
Dreiecke, die sich iiber die biniren Seitenflichen des Ag™*-Raumes (xw = 0, xpyorr = 0 und
Xgac = 0) aufspannen. Werden die genannten Dreiecke nicht weiter beriicksichtigt (Schritt ¢),
ergibt sich aus den resultiernden Dreiecken die gesuchte Ag™*.Umhiillende (siche Abbil-

dung 61b).

Die Identifikation der physikalisch nicht relevanten Liniensegmente l4sst sich vereinfachen,
wenn bei der Berechnung der konvexen Hiille in Schritt ¢ aufier den Punkten der Reinstoft-
werte nur Punkte mit negativen Ag™*-Werten beriicksichtigt werden. Dies hat auerdem den

Vorteil, dass somit auch die Elemente der konvexen Umihiillenden, die sich iiber die Pha-
senzerfallsgebiete aufspannen und diese reprisentieren, eindeutig bestimmt werden konnen
(sieche Abbildung 62).

Abbildung 62a zeigt, dass im Bindrsystem Wasser und Ethylacetat die molare freie Mi-
Stiitzstellen auch positive Werte annimmt. Werden bei

schungsenthalpie Ag™* an einzelnen
gesamt drei

der Berechnung der konvexen Hiille alle Stiitzstellen beriicksichtigt, treten ins

Liniensegmente auf, die nicht benachbarte Punkte miteinander verbinden. Dadurch ist eine

eindeutige Identifikation der physikalisch nicht relevanten Segmente sowie des Segments, das
das diskretisierte Fliissig-fliissig Gleichgewichte reprisentiert, mit dem in Abschnitt 3.4.1 be-
schriebenen Kriterium der benachbarten Punkte nicht mehr maglich. Da jedoch Stiitzstellen,
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Ag™
0
W EAc
BuOH BuOH
a) b)

Abbildung 61: Vergleich der konvexen Hiille (a)) und der konvexen Umbhiillenden (b)) der
diskreten Stittzstellen mit Ag™* < 0 im Ternédrsystem Wasser (W), 1-Butanol
(BuOH) und Ethylacetat (EAc) bei 20 °C, Konzentrationen in mol/mol.

die positive Ag™*-Werte aufweisen, immer instabile oder metastabile Zustinde reprisentie-
ren, miissen diese Stiitzstellen zur Ermittlung der konvexen Hiille nicht beriicksichtigt wer-
den. Abbildung 62b verdeutlicht, dass in diesem Fall nur zwei Segmente auftreten, die nicht
benachbarte Punkte miteinander verbinden. Somit ist eine eindeutige Identifikation der Zu-
sammensetzungen der beiden fliissigen Phasen des Fliissig-fliissig Gleichgewichts iiber das
Kriterium der benachbarten Punkte maglich, da die Verbindung der beiden Reinstoffpunkie
kein Element der konvexen Umhiillenden ist (vgl. Abbildung 60).

Die Uberpriifung, ob die Simplizes der konvexen Umhiillenden benachbarte Punkte des Dis-
kretisierungsgitters miteinander verbinden (Schritt d), erfolgt iiber die Streckenlinge, die zwei
direkt benachbarte Gitterpunktepunkte im jeweiligen Konzentrationsraum aufweisen. Aller-
dings werden mit diesem geometrischen Kriterium nicht bei jedem Stoffsystem alle Simpli-
zes, die sich iiber homogene Konzentrationsbereiche aufspannen, eindeutig identifiziert. Des-
halb werden im Schritt e alle Seitenkanten der bis dahin verbleibenden Simplizes iiberpriift,
ob sie sich iiber den Konzentrationsraum des Phasenzerfalls erstrecken (heterogene Kanten).
Zur Uberpriifung der einzelnen Seitenkanten wird entlang dieser Kanten eine bestimmte An-
zahl an Stitzstellen festgelegt, an denen die molare freie Mischungsenthalpie Ag™* berechnet
wird. Uber den Vergleich dieser exakten Werte mit den Werten der linearen Interpolationen
der jeweiligen Eckpunkte der Simplizes, ist es mdglich, alle heterogenen Kanten zu identifi-
zieren. Abbildung 63 verdeutlicht dieses Vorgehen der thermodynamischen Uberpriifung der
Seitenkanten anschaulich am Beispiel eines zweidimensionalen Simplex (Dreieck).
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iissig-fliissig Gleichgewichts am binédren Bei-
ylacetat (EAc) bei 20 °C: a) Konvexe Hiille
(- --) aller diskreter Punkte der molaren freien Mischungsenthalpie Ag““"‘ (o),
b) Konvexe Hiille (---) diskreter Punkte mit negativen Werten der molaren
freien Mischungsenthalpie Ag™* () und den Reinstoffpunkten.

Abbildung 62: Bestimmung des linearisierten Fl
spiclsystem Wasser (W) und Eth
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AQ;ni)(

Kante 3

Kante 1

Abbildung 63: Molare freie Mischungsenthalpie entlang der Kanten eines zweidimensiona-
len Simplex (e) exakte Werte, (*) Werte der linearen Interpolation.

Bei den Scitenkanten 1 und 3 des in Abbildung 63 dargestellten Dreiecks treten exakte Werte
der molaren freien Mischungsenthalpie auf, die gréBere Werte annehmen als die entsprechen-
den Werte der linearen Interpolation. Folglich erstrecken diese Kanten sich iiber den hetero-
genen Konzentrationsbereich (heterogene Kanten). Bei Kante 2 sind dagegen die Werte der
linearen Interpolation immer groBer als die exakten Werte, weshalb diese Kante entweder
im Konzentrationsraum mit einer homogenen Phase liegt oder einen Teil des Binodalraums
darstellt (homogene Kante).

Diese Untersuchung der einzelnen Seitenkanten der Simplizes ist fiir Stoffsysteme mit ei-
ner beliebigen Anzahl an Komponenten moglich. Ist mindestens ein exakter Wert der molaren
freien Mischungsenthalpie Ag™ix groBer als der entsprechende Wert der linearen Interpolation,
weist das Phasengleichgewicht zwischen den beiden Endpunkten der betrachteten Kante eine
geringere molare freie Mischungsenthalpie auf und ist energetisch giinstiger als der Gleichge-
wichtszustand, der durch den exakten Wert reprisentiert wird. Somit muss sich die betrachtete
Kante @iber den heterogenen Konzentrationsbereich des Fliissig-fliissig Gleichgewichts bzw.
flissigen Mehrphasengleichgewichts erstrecken (heterogene Seitenkante). Folglich ergeben
sich homogene Seitenkanten, wenn alle exakt berechneten Werte der Jeweiligen Stiitzstellen
einer Kante kleiner sind als die entsprechende Werte der linearen Interpolation. Diese Sei-
tenkanten stellen folglich Teile der Binodalréiume dar oder liegen im Konzentrationsraum mit
einer homogenen Phase. Da Simplizes, die nur homogene Seitenkanten besitzen, nicht weiter
fiir die segmentweise linearisierte Modellierung von Fliissig-fliissig Gleichgewichten und fliis-
sigen Mehrphasengleichgewichten beriicksichtigt werden miissen, ist bereits an dieser Stelle
eine Visualisierung der fliissigen Mehrphasengleichgewichte moglich (siche Abbildung 19).

Zur vollstindigen linearisierten Modellierung der Fliissig-fliissig Gleichgewichte und der fliis-

antenkonfigurationen ausgenutzt werden

(Schritt f). Ein Simplex mit heterogenen Seitenkanten stellt ein lineares Modell des Fliissig-
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fiissig Gleichgewichts bzw. fliissigen Mehrphasengleichgewichts dar, welche durch die Ge-
samtheit aller verbleibenden Simplizes mit heterogenen Kanten reprisentiert werden. In Ab-
bildung 64 sind alle moglichen Kombinationsméglichkeiten homogener und heterogener Kan-
ten der einzelnen Simplizes terndrer Fliissig-Fliissig Gleichgewichte und fliissiger Mehrpha-
sengleichgewichte sowie ihre physikalische Intepretationen hinsichtlich der Anzahl der ko-
existierenden fliissigen Phasen dargestellt.

S KP
e | ' I
e SN @092 eemmE===—, | e e s
a) c)
Fall Kantenanzahl Anzahi der lineare Dekanter-
homogen | heterogen Phasen modellierung moglich?

a 0 3 3 ja

1 2 2 ja
(¢ 2 1 2 nein

Abbildung 64: Kombinationsmoglichkeiten der Seitenkanten der Simplizes von Fliissig-
fliissig Gleichgewichten und fliissigen Mehrphasengleichgewichten ternérer
Stoffsysteme (— homogene Kante, - - - heterogene Kante).

In Fall a aus Abbildung 64 reprisentiert das betrachtete Dreieck die lineare Approximati-
on der Tangentialebene eines Dreiphasengebietes, da alle moglichen Seitenkanten heterogen
sind. Die Eckpunkte dieses Simplexes beschreiben jeweils eine der drei Phasen. Treten bei
einem Dreieckssegment zwei heterogene Kanten und eine homogene Kante auf (Fall b in
Abbildung 64), so entspricht dieses Dreieck der linearen Approximation der Tangentialebene
eines Fliissig-fliissig Gleichgewichts, wobei der Schnittpunkt der beiden heterogenen Kanten
die Zusammensetzung der ersten fliissigen Phase bestimmen und die homogene Kante die
Zusammensetzung der zweiten fliissigen Phase festlegt. Fall ¢ der Abbildung 64 entspricht ei-
nem Dreieck, das ein Fliissig-fliissig Gleichgewicht in der Nihe des kritischen Punktes (KP)

modelliert. Der Schnittpunkt der beiden homogenen Kanten, die jeweils der linearisierte Bi-

nodalkurve der beiden fliissigen Phasen entsprechen, entspricht dem kritischen Punkt (KP).

Dieses Dreieck kann allerdings nicht zur eindeutigen Modellierung des Phasenzerfalls in ei-
nem Dekanter verwendet werden. Abbildung 65b verdeutlicht, dass bei diesem Dreieck, im

Gegensatz zum Fall a in Abbildung 65a unendlich viele Massenbilanzlinien existieren, die

durch eine mégliche Zulaufkonzentration im Dreieckssegment laufen und die jeweiligen li-

n und Ungleichungen der beiden homogenen Kanten, die alle moglichen

nearen Gleichunge
erfiillen.

Zusammensetzungen der beiden fliissigen Phasen beschreiben,



154 Anhang B Ergiinzungen zur segmentweisen Linearisierung der Stoffeigenschaften

Abbildung 65: Mengenbilanz eines Dekanters mit der Zulaufkonzentration Z (x) innerhz}ib
eines linearen Dreieckssegmentes der segmentweise linearisierten Fliissig-
fliissig Gleichgewichte (— Binodalkurven der beiden fliissigen Phasen, ---
Konoden, @ Produkte des Dekanters, KP Kritischer Punkt): a) Fall a aus Ab-
bildung 64, b) Fall ¢ aus Abbildung 64.

Bei quaterniren Stoffsystemen ergeben sich deutlich mehr Kombinationsmoglichkeiten der
homogenen und heterogenen Kanten der linearen Modelle (Tetraeder) eines Fliissig-flilssig
Gleichgewichts bzw. fliissigen Mehrphasengleichgewichts. Die Kombinationsméglichkeiten
der Kanten quaternirer Simplizes (Tetraeder) sowie ihre physikalische Interpretation hinsicht-
lich der Anzahl koexistierender Phasen sind in Abbildung 66 gezeigt.

Die Simplizes der Fille a bis d aus Abbildung 66 reprisentieren analog zu den Fillen aund b
bei terniiren Stoffsystemen (siche Abbildung 64) jeweils lineare Modelle der Phasengleich-
gewichte mit vier, drei oder zwei koexistierenden fliissigen Phasen. Auch bei quaterniren
Stoffsystemen treten Simplizes auf, deren homogenen Kanten die jeweiligen Verliufe der
Binodalen (gekritmmte Fliche im Raum) repriisentieren, aber keine eindeutige Modellierung
eines Dekanters erlauben (Fille e bis h in Abbildung 66). Untersuchungen haben gezeigt, dass
die Simplizes der Fille e bis h aus Abbildung 66 insbesondere in der Umgebung des kritischen
Punktes auftreten und vereinzelt auch in der Nihe der Grenzen einzelner Phasengebiete vor-
kommen. Diese Simplizes treten jedoch hauptsichlich bei niedrigen Diskretisierungsgraden
auf. Mit steigender Anzahl an Stiitzstellen, die den Verlauf der molaren freien Mischungsent-
halpie Ag™* wiedergeben, verschwindet dieses Phinomen zunchmend.

Die Simplizes, die keine eindeutige Modellierung eines Dekanters erlauben, werden zur linea-
risierten Modellierung der Fliissig-fliissig Gleichgewichte und fliissigen Mehrphasengleich-
gewichte nicht weiter beriicksichtigt. Dies fiihrt zwar insbesondere in der Nihe des kriti-
schen Punktes zu einem gewissen Fehler, der jedoch durch eine héhere Ausgangsdiskreti-
sierung des Verlaufs der molaren freien Mischungsenthalpie Ag™* minimiert werden kann.
Die verbleibenden Simplizes kénnen anhand ihrer Kantenkonfigurationen und die Identifi-
kation benachbarter Simplizes einzelnen Regionen der Fliissig-fliissig Gleichgewichte und
fliissigen Mehrphasengleichgewichte, die unterschiedliche Anzahlen an koexistierenden fliis-
sigen Phasen aufweisen, zugeordnet werden (Schritt g in Abbildung 59). AbschlieBend wird
das Phasenverhalten der einzelnen Simplizes, die lineare Untermodelle der fliissigen Mehr-
phasengleichgewichte darstellen, anhand der Dichte bestimmt (Schritt h in Abbildung 59).
AuBerdem werden in diesem Schritt die Zusammensetzungen der einzelnen fliissigen Phasen,
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h)
Kantenanzahl | homogene Kanten | Anzahl [ineare
Fall | homo- | hetero- | in einer Fliche? der Dekantermodellierung

gen gen Phasen moglich?

a 0 6 - 4 ja

b 1 5 - 3 ja

¢ 2 4 nein 2 ja

d 3 3 ja 2 ja

e 2 4 ja 3 nein

f 3 3 nein 2 nein

g 4 2 N 2 nein

h 5 1 = 2 nein

Abbildung 66: Kombinationsmdglichkeiten der Seitenkanten der Simplizes von Fliissig-
fiissig Gleichgewichten und fliissigen Mehrphasengleichgewichten quater-
nirer Stoffsysteme (— homogene Kante, - - - heterogene Kante).

die durch die entsprechenden linearen Gleichungen und Ungleichungen der jeweiligen linea-
ren Elemente (Punkt, Liniensegment und Dreieck) beschrieben werden (siehe Tabelle 3 sowie
Gleichungen (36) und (37), fiir die verbleibenden Simplizes ermittelt.

B.2.2 Validierung der Umhillendenmethode
Abbildung 67 gibt in Anlehnung an Sgrensen und Arlt [115] sowie Urdaneta [132] einen
Uberblick iiber die verschiedenen Typen terndrer Fliissig-flissig Gleichgewichte und fliissiger

Mehrphasengleichgewichte. Die jeweilige Anzahl der koexistierenden Phasen in den einzel-

nen Konzentrationsregionen der verschicdenen Typen ternérer Flissig-fliissig Gleichgewichte
bzw. fliissiger Mchrphasengleichgewichte sind ebenfalls dargestellt.

Um die in Abschnitt 3.4 vorgestellte Methode zur Bestimmung von Fliissig-fliissig Gleichge-

wichten und fliissigen Mehrphasengleichgewichten fiir terniéire und quaternére Stoffsysteme zu

validieren, wurden insgesamt elf terndre und drei quaterniire Stoffgemische untersucht (siche
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Abbildung 67: Typen von Fliissig-fliissig Gleichgewichten und fliissigen Mehrphasengleich-

gewichten in terndren Stoffsystemen (1, 2, 3 Anzahl der koexistierenden fliis-
sigen Phasen des jeweiligen Konzentrationsbereiches).
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Tabelle 7).

In den Abbildungen 68 bis 78 sind die Ergebnisse aller in Tabelle 7 aufgefiihrten Fliissig-
fiiissig Gleichgewichte und fliissige Mehrphasengleichgewichte dargestellt, die nicht im Ab-
schnitt 3.4.2 vorgestellt werden. Die experimentellen Daten aller Systeme [8] werden mit dem
UNIQUAC-Modell, das fiir die thermodynamische Modellierung verwendet wurde, gut wie-
dergegeben. Die jeweiligen Modellparameter der Stoffsysteme sind in den Tabellen 43, 44
und 45 zusammengestellt. Bei den terndren Beispielsystemen (Abbildungen 68 bis 76) sind
auerdem die Vergleiche mit rigorosen Dekantersimulationen, die mit denselben Modellpara-
metern durchgefithrt wurden, abgebildet. Die beiden quaternéiren Systeme sind jeweils in drei
unterschiedlichen Ansichten dargestellt (siche Abbildungen 77 und 78), um cinen Eindruck
iiber die Lage der Fliissig-fliissig Gleichgewichte im dreidimensionalen Konzentrationsraum

(Tetraeder) zu bekommen.
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Abbildung 68: Fliissig-fliissig Gleichgewicht im terniren Stoffsystem Ethanol (EtQH) — Cy-
clohexan (CH) — Wasser (W) bei 25 °C: a) Bestimmung mit der Umbhiillen-
denmethode, b) Vergleich mit Werten aus rigorosen Dekantersimulationen (O

schwere Phase, A leichte Phase, Linien: segmentweise linearisierte Binodal-
kurven), Konzentrationen in mol/mol.
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Abbildung 69: Fliissig-fliissig Gleichgewicht im terndren Stoffsystem Benzol (Benz) — Pyri-
din (Pyr) — Wasser (W) bei 25 °C: a) Bestimmung mit der Umhiillendenme-
thode, b) Vergleich mit Werten aus rigorosen Dekantersimulationen (O schwe-
re Phase, A leichte Phase, Linien: segmentweise linearisierte Binodalkurven),

Konzentrationen in mol/mol.
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Abbildung 70: Fliissig-fliissig Gleichgewicht im terniren Stoffsystem Toluol (Tol) — Ace-
ton (Ace) — Wasser (W) bei 20°C; a) Bestimmung mit der Umhiillendenme-
thode, b) Vergleich mit Werten aus rigorosen Dekantersimulationen (0 schwe-

re Phase, A leichte Phase, Linien: segmentweise linearisierte Binodalkurven),
Konzentrationen in mol/mol.
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Abbildung 71: Fliissig-fliissig Gleichgewicht im terndren Stoffsystem Wasser (W) — Ethylen-
glycol (EG) — Methylacetat (MeAc) bei 25 °C: a) Bestimmung mit der Umbhiil-
lendenmethode, b) Vergleich mit Werten aus rigorosen Dekantersimulationen
(O schwere Phase, A leichte Phase, Linien: segmentweise lincarisierte Binod-
alkurven), Konzentrationen in mol/mol.
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BuOH
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Abbildung 72: Fliissig-fliissig Gleichgewicht im terniven Stoffs
1-Butanol (BuOH) — Wasser (W) bei 20°C: a) Bestimmung mit der Umbhiil-
lendenmethode, b) Vergleich mit Werten aus rigorosen Dekantersimulationen

(O schwere Phase, A leichte Phase, Linien: segmentweise linearisierte Binod-
alkurven), Konzentrationen in mol/mol.

ystem Ethylacetat (EAc) —
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Abbildung 73: Fliissig-fliissig Gleichgewicht im terniren Stoffsystem Wasser (W) — Ethylen-
glycol (EG) — Ethylformiat (EFo) bei 30°C: a) Bestimmung mit der Umhiil-
lendenmethode, b) Vergleich mit Werten aus rigorosen Dekantersimulationen
(O schwere Phase, A leichte Phase, Linien: segmentweise linearisierte Binod-

alkurven), Konzentrationen in mol/mol.



164 Anhang B Ergénzungen zur segmentweisen Linearisierung der Stoffeigenschaften

: 0
3 04 05 06 07 08 08 1 g,
a)

w o 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
b)

Fur

Abbildung 74: Fliissig-fliissig Gleichgewicht im terniren Stoffsystem Furfural (Fur) —
2-Methylpropanol (MP) — Wasser (W) bei 25 °C: a) Bestimmung mit der Um-
hiillendenmethode, b) Vergleich mit Werten aus rigorosen Dekantersimula-

tionen (O schwere Phase, A leichie Phase, Linien: segmentweise linearisierte
Binodalkurven), Konzentrationen in mol/mol.
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Abbildung 75: Fliissig-fliissig Gleichgewicht im terndren Stoffsystem Phenol (Phen) — Ace-
ton (Ace) — Wasser (W) bei 56,5°C: a) Bestimmung mit der Umhiillendenme-
thode, b) Vergieich mit Werten aus rigorosen Dekantersimulationen (O schwe-
re Phase, A leichte Phase, Linien: segmentweise linearisierte Binodalkurven),

Konzentrationen in mol/mol.
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Abbildung 76: Fliissig-fliissig-fliissig Gleichgewicht und Fliissig-fliissig Gleichgewichte im
ternéren Stoffsystem 1-Nonanol (NonOH) — Nitromethan (NM) — Wasser (W)
bei 45,1 °C: a) Bestimmung mit der Umbiillendenmethode, b) Vergleich mit
Werlten aus rigorosen Dekantersimulationen (o schwere Phase, (1 mittlere Pha-
se, A leichte Phase, Linien: segmentweise linearisierte Binodalkurven, Drei-
phasengebiet: grau unterlegtes Dreieck), Konzentrationen in mol/mol.
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B BuAc

BuAc

BuOH
Abbildung 77: Fliissig-fliissig Gleichgewicht im quaterniren Stoftsystem
1-Butylacetat (BuAc) - Was-

1-Butanol (BuOH) — Essigsdure (E) —
ser (W) bei 20°C (Berechnung mit dem UNIQUAC-Modell): a) Ansicht

auf Terndrsysteme BuOH — E — BuAc, BuOH — W — BuAc, b) Ansicht
auf Terndrsysteme W — BuOH — BuAC, W — E — BuAg, ¢) Ansicht auf
Ternérsysteme E — W — BuAc, E - BuOH — BuAc, Konzentrationen in

mol/mol.



168 Anhang B Ergénzungen zur segmentweisen Linearisierung der Stoffeigenschaften

Abbildung 78: Fliissig-fliissig  Gleichgewicht im quaternéren Stoffsystem Tetrachlorme-
than (T) — Wasser (W) — Essigsiure (E) — Benzol (B) bei 25 °C (Berechnung
mit dem UNIQUAC-Modell): a) Ansicht auf Ternirsysteme T — B — W, T-
E — W, b) Ansicht auf Ternirsysteme E — T — W, E - B - W, ¢) Ansicht auf
Ternérsysteme B— A - W, B —T — W, Konzentrationen in mol/mol.
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C Erganzungen zum rechnergestiitzten
konzeptionellen Verfahrensentwurf

C.1 Prozessmodellierung

In dem entwickelten Softwarewerkzeug konnen die gewiinschten Produktspezifikationen ein-
zelner Komponenten vorgegeben werden. Dabei miissen vom Benutzer die Koeffizienten fol-
gender linearer Ungleichung fiir die Molanteile des betrachteten Produktstromes spezifiziert
werden.

5

. &b <df (78)

i

Analog zu den Ungleichungen der linearen Apparatemodelle (Gleichungen 45 und 46) kann
Gleichung (78) mit dem Gesamtmolenstrom 7 multipliziert werden.

Il

Nc
ﬂP_zCl!’.xfgdP.ﬂP (79
i=1
Wegen
Ne Nc - Ne 3 o
ﬁp. C,P-x?:’zc?-ﬁ -ﬁ:}:cf-.n,- (SO)
=1 i=1 i=
und o i
dP-iF=db Y il =Y d¥-if (8D
i=1 i=1

kann die vorgegebene Produktspezifikation somit durch folgende lineare Ungleichung fiir die
Komponentenmolenstrime 7 reprisentiert werden
Ne Ne
b S W £ 2
i=1 i=1
Um diese Ungleichung bei der Prozessmodellierung mit den linearen Ungleichungen der thel:—
modynamischen Limitierungen der linearen Apparatemodell zu einer gemeinsamen Matrix C
zusammenzufiihren, ist es zweckmifBig Gleichung (82) in folgende Form umzuschreibert:

N, Ne
& p-dryap = F a0
i=1
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C.2 Algorithmus der rechnergestiitzen Machbarkeitsstudie

In Abbildung 79 ist der implementierte Algorithmus der Machbarkeitsstudie, die in Ab-

schnitt 5.1 erldutert wurde, schematisch dargestellt.

l Vorgabe des FlieBbilds, der Feedstrome und Produkispezifikationen

!

Formulierung des linearen Gleichungssystems und der linearen
Ungleichungen fiir die Komponetenmengenstrome

!

Falls Umsatzreaktoren, Komponenten— oder Stromsplitter vorhanden
sind, werden die linearen Gleichungen fiir die jeweiligen Produkistrome
dem vorhandenen Gleichungssystem hinzugefiigt

i

Falls Reaktoren, Dekanter und Destillationskolonnen vorhanden
sind, wird fiir jeden Apparat ein lineares Modell ausgewihlt

1

Hinzufiigen der linearen Gleichungen und Ungleichungen fiir die
jeweiligen Produkistréme zum vorhandenen Gleichungssystem

i

Durchfiibrung der Optimierung

Alle
moglichen
Kombinationen der linearen
Modelle fiir Reaktoren, Dekanter und
Destillationskolonnen
berticksichtigt ?

Wurde
mindestens eine Lésung
gefunden?

Prozess ist unter den vorgegebenen
ProzessgréBen (Betriebsparamter,
Prozessspezifikationen) machbar

Prozess ist unter den vorgegebenen

ProzessgroBen (Betriebsparamter,
Prozessspezifikationen) nicht

machbar

Abbildung 79: Algorithmus der Machbarkeitsstudie fiir Reaktions-Destillations-Prozessen.
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C.3 Destillationsprozesse zur Trennung von Azeotropen

C.3.1 Destillative Trennung azeotroper Gemische

Abbildung 80 zeigt eine Verfahrensvariante zur destillativen Reindarstellung der Komponen-
fen einer terndren azcotropen Mischung aus Aceton. Chloroform und Benzol [122].

@ ® @
c1 | ca/l\ cs/l\

® M]‘I@

Tel Te

Abbildung 80: Destillationssequenz zur Trennung cines terndren Gemisches aus Aceton,
Chloroform und Benzol in die reinen Komponenten bei 1 bar.

Mit dem entwickelten Softwarewerkzeug wurde iiberpriift, ob sich die in Abbildung 80 ge-
zeigle Schaltung eignet, eine ternire Mischung mit 40 mol-% Aceton, 30 mol-% Chloro-
form und 30 mol% Benzol in die reinen Komponenten aufzutrennen. Hierbei soll der globale
Leichtsieder Aceton in der Kolonne C1 und das Chloroform in der Kolonne C3 als Kopfpro-
dukt gewonnen werden. Das reine Benzol soll im Sumpf der Kolonne C2 abgezogen wer-
den. Fiir alle Komponenten wird eine Reinheit von mehr als 99 mol-% vorgegeben, wobei
die drei Kolonnen bei einem Druck von 1 bar betricben werden sollen. Das entsprechen-
de Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramm, welches mit dem NRTL-Modell (Modell-
parameter siehe Tabelle 36) berechnet wurde, ist in Abbildung 81 dargestellt. Das Dampt-
Fliissigkeits Gleichgewicht des ternéren Stoffsystems weist eine stark gekriimmte Separatrix
(Destillationsgrenze) auf, die zwischen dem Schwersiederazeotrop im Binérsystem Aceton -
Chloroform und dem globalen Schwersieder Benzol verlduft und den Konzentrationsraum in
zwei Destillationsgebiete unterteilt. Allerdings ldsst sich die starke Kriimmung der Destil-
Iationsgrenze fiir die destillative Trennung ausnutzen, wie die Mengenbilanz der optimalen
Losung mit minimalem Rickfiihrungsstrom (Strom 8) aus der rechnergestiitzen Machbar-

keitsstudie zeigt (siche Abbildung 81 und Tabelle 48).
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Abbildung 81: Optimale Lésung mit minimalem Riickfiihrstrom (Strom 8) fir die Destil-
lationssequenz zur Trennung eines terniren Gemisches aus Aceton, Chlro-
form und Benzol in die reinen Komponenten: Mengenbilanz im linearisierten
Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramm bei 1 bar (Modellparameter sie-
he Tabelle 36, Strombezeichnungen nach Abbildung 80), Konzentrationen in
mol/mol.

Tabelle 48: Optimale Lésung mit minimalem Riickfiihrstrom (Strom 8) fiir die Destillations-
sequenz zur Trennung eines terndren Gemisches aus Aceton, Chiroform und
Benzol in die reinen Komponenten bei 1 bar (Strombezeichnungen nach Abbil-

dung 80).
| Strom I 1 2 3 4 o 7 8
Tges /mol/s 1,000 | 1,295 | 0,401 | 0,894 | 0,591 | 0,303 | 0.296 | 0,295
AAceton / MOL/S 0,400 | 0,502 | 0,397 | 0,105 | 0,105 | 0,000 | 0,003 | 0,102
fChloroform / MOL/8 0,300 | 0,493 | 0,004 | 0,489 | 0,486 | 0,003 | 0,293 | 0,193
ARenzol / MOL/s 0,300 | 0,300 | 0,000 | 0,300 [ 0,000 | 0,300 | 0,000 | 0,000
XAceton /moUmoI 0,400 | 0,387 | 0,990 | 0,117 | 0,177 | 0,000 | 0,010 | 0,345
XChloroform / MoV/mol || 0,300 | 0,381 | 0,010 | 0,547 | 0,823 | 0,010 | 0,990 0,655
XRenzol / Mol/mol | 0,300 | 0,232 | 0,000 | 0,336 I_O,()OO 0,990 | 0,000 | 0,000
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C.3.2 Druckwechseldestillation

In Abbildung 82 ist ein destillatives Trennverfahren mit Druckwechsel zur Trennung der azeo-
tropen terndren Mischung aus Ethylacetat (EAc), Ethanol (EtOH) und Aceton (Aceton) dar-
gestellt [122].
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Abbildung 82: Druckwechseldestillation fiir die Trennung eines terndren Gemisches aus
Ethylacetat, Ethanol und Aceton (pc1 = 7,5 bar, pcz = pe3 = 1 bar).

In diesem Prozess soll eine Mischung mit 50 mol-% Ethylacetat und jeweils 23 mol-%Ethanol
bzw. Aceton in die reinen Komponenten (= 99 mol-%) aufgetrennt werden. Die Schwersie-
der Ethylacetat und Ethanol sollen in den Kolonnen C1 und C3 als Sumpfprodukt abgezogen
werden und der globale Leichtsieder soll als Kopfprodukt der Kolonne C2 gewonnen werden.
Die Kolonne C1 wird bei einem Betriebsdruck von 7,5 bar betrieben und fiir die Kolonnen C2
und C3 ist ein Betriebsdruck von 1 bar vorgeschen. Die entsprechenden Dampf-Fliissigkeits
Gleichgewichtsdiagramme, welche mit dem NRTL-Redlich-Kwong-Modell (Modellparame-
ter siche Tabelle 34) berechnet wurden, sind in Abbildung 83 dargestellt. Das Stoffsystem
EAc-EtOH-Aceton weist bei 1 bar eine Separatrix (Destillationsgrenze) auf, die zwischen dem
globalen Leichtsieder Aceton und dem bindren Leichtsiederazeotrop EAc -EtOH verléuft (sie-
he Abbildung 83). Allerdings ist die Zusammensetzung des binéren Leichtsiederazeotropes
und die daraus resultierende Destillationsgrenze im Ternéirsystem stark vom Druck abhéngig,
was bei der destillativen Trennung ausgenutzt werden kann (siche Abbildung 80 und Tabel-
le 49). Fiir die rechnergestiitzte Machbarkeitsstudic wurde wiederum ein minimialer Riick-

filhrungsstrom (Strom 7) als Optimierungskriterium gewihlt.
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Abbildung 83: Optimale Ldsung mit minimalem Riickfithrungsstrom fiir die Druckwechsel-
destillation zur Trennung eines terniiren Gemisches aus Ethylacetat (EAc),
Ethanol (EtOH) und Aceton: Mengenbilanz im linearisierten Dampf-
Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramm bei 7,5 bar (a)) und bei 1 bar (b))
(Strombezeichnungen nach Abbildung 80), Konzentrationen in mol/mol.
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Tabelle 49: Optimale Losung mit minimalem Riickfithrungsstrom fiir die Druckwechselde-
stillation zur Trennung eines terniren Gemisches aus Ethylacetat (EAc), Ethanol
(EtOH) und Aceton (Strombezeichnungen nach Abbildung 80).

Strom I 1] 2] 3] 4] 5 &l % 8 |
figes / MOl/s [ 1,000 [ 1,115 [ 0,613 [ 0,502 | 0.253 | 0,360 | 0,115 | 0,246
figac / mol/s 0,500 | 0.564 | 0,067 | 0,497 | 0,001 | 0,066 | 0,064 | 0,002
iigon / mol/s 0,250 | 0,301 | 0,296 | 0,005 | 0,002 | 0,294 | 0,051 | 0,243
T Aceton / mol/s 0,250 | 0,250 | 0,250 | 0,000 | 0,250 | 0,000 | 0,000 | 0,000

XgAc / mol/mol 0,500 | 0,506 | 0,109 | 0,990 | 0,004 | 0,183 | 0,554 | 0,010
xpon /mol/mol [ 0,250 [ 0.270 [ 0,483 [ 0,010 | 0,006 | 0,817 | 0,446 | 0,990
XAceron / mol/mol || 0,250 | 0,224 | 0,408 [ 0,000 | 0,990 | 0,000 | 0,000 | 0,000 |

C.3.3 Entrainerdestillation
Trennung des Azeotrops n-Hexan—Methylacetat mit dem Entrainer Methanol

Abbildung 84 zeigt einen Destillationsprozess zur Trennung des bindren Azeotrops n-Hexan-
Methylacetat mit dem Entrainer Methanol [68].
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Abbildung 84: Trennung des bindren Azeotrops n-Hexan-Methylacetat mit dem Entrainer
Methanol bei 1 bar.

Der Prozess besteht aus einer Verschaltung dreier Kolonnen mit zwei Riickfithrungsstromen
(Strom 5 und Strom 7). Dabei soll das reine Methylacetat als Sumpfprodukt dt.il‘ K(‘)lonn-e
C1 und der globale Schwersieder n-Hexan als Sumpfprodukt der Kolonne C3 .Jc».vcals mit
giner Reinheit von mehr als 99 mol-% gewonnen werden. Bei diesem Prozessbeispiel sollen

die Destillationskolonnen bei einem Druck von | bar betricben werden. Das entsprechende
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Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramm der terniren Mischung, welches mit dem
UNIFAC-Modell berechnet wurde, ist in Abbildung 85 dargestellt. Bei 1 bar besitzt das
Stoffsystem ein ternéires Leichtsiederazeotrop (globaler Leichtsieder) und 3 weitere Leicht-
siederazeotrope in den jeweiligen Binirsystemen. Durch die resultierenden Separatrizen
(Destillationsgrenzen) wird der Konzentrationsraum in drei Destillationsgebiete (I, IT und I1T)
aufgeteilt, die als Schwersieder jeweils die reinen Komponenten aufweisen. Auch in diesem
Beispiel kann der stark gekriimmte Verlauf der Destillationsgrenze zwischen dem terniren
Azeotrop und dem biniiren Azeotrop n-Hexan — Methylacetat fiir die destillative Trennung
ausgenutzt werden. In diesem Beispiel wurde fiir die rechnergestiitzte Machbarkeitsstudie das
Optimierungskriterium so gewihlt, dass die Summe der beiden Riickfiihrungsstréme (Strom
5 und Strom 7) minimal wird. Die optimale Losung fiir den in Abbildung 84 vorgestellten
Destillationsprozess ist in Abbildung 85 und Tabelle 50 dargestellt.

n-Hexan

0.9
.
0 01 02 03 04 05 06 O,

MeAc i el ol MeOH

Abbildung 85: Optimale Losung mit minimalem Gesamtriickfithrungsstrom fiir die Tren-
nung des bindiren Azeotrops Methylacetat (MeAc) — Methanol (MeOH)
bei 1 bar mit n-Hexan als homogener Entrainer: Mengenbilanz im lineari-
sierten Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht (Strombezeic.l-mungen nach Abbil-
dung 84), Konzentrationen in mol/mol.
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Tabelle 50: Optimale L&sung mit minimalem Gesamtriickfithrungsstrom fiir die Trennung des
bindren Azeotrops Methylacetat (MeAc) — Methanol (MeOH) bei 1 bar mit n-
i Hexan als homogener Entrainer (Strombezeichnungen nach Abbildung 84).

[ Strom | L] 2] 3] 4] & &[ 7] B

[ figes /mol/s [ 1,000 [ 5,558 [ 5,223 [ 0,335 [ 3,767 [ 1,456 | 0,791 [ 0,665

itpeon / moV's 0,000 | 1.298 | 1,298 | 0,000 | 1,298 | 0,000 | 0,000 | 0,000

Pin-Hexan / MO/ 0338 | 2.005 | 1,674 | 0,331 | 1,400 | 0,274 | 0,267 | 0,007

1 fiveAc / mol/s 0,662 | 2,254 | 2,251 | 0,003 | 1,068 | 1,183 | 0,524 | 0,659

; IMeon / mol/mol || 0,000 | 0.234 | 0,248 | 0,000 | 0,345 | 0,000 | 0,000 | 0,000
’ Xo-Hexan / Mol/mol || 0,338 | 0,361 | 0,321 | 0,990 | 0,372 | 0,188 | 0,338 | 0,010

XMeAc / mol/mol 0,662 | 0,406 | 0.431 | 0,010 | 0,284 | 0,812 | 0,662 | 0,990

Trennung von Wasser und Ethanol mit leichtsiedendem Entrainer

Abbildung 86 zeigt einen Destillationsprozess mit zwei Kolonnen zur Trennung einer bindren
Mischung ans Wasser (W) und Ethanol (EtOH) mit dem leichtsicdenden Entrainer Tetrahy-
drofuran (THF) [121].
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Abbildung 86: Ethanol-Wasser-Trennung bei 1 bar mit Tetrahydrofuran als homogener En-
trainer.

Durch die Zugabe des Entrainers THE bildet sich in der Mischung Wasser und THF ein Leicht-

siederazeotrop (globaler Leichtsicder) aus, wie das in Abbildung 87 dargestellie Dampf-

Flissigkeits Gleichgewichtsdiagramm bei 1 bar zeigt, welches mit dem NRTL-Modell be-

rechnet wurde (Modellparameter siche Tabelle 35). Neben dem globalen Leichtsieder im Bi-

nirsystem Wasser-THF treten in den beiden anderen Bindirsystemen ebenfalls bindre chlcht—
aus ergeben sich zwei Separatrizen (Destillationsgrenzen), die den

siederazeotrope auf. Dar ; G
die Destillationsgrenze

Konzentrationsraum in drei Destillationsgebiete unterteilen. Dabet 1st
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swischen den Azeotropen der beiden Bindrsysteme mit Wasser so stark gekriilmmt, dass dies
bei der Destillation ausgenutzt wreden kann. In Abbildung 87 und Tabelle 51 ist die optimale
Losung der rechnergestiitzten Machbarkeitsstudie mit minimalem Riickfithrungsstrom (Strom
5) dargestellt. Bei dieser Studie wurde die Trennung einer Mischung mit 25 mol-% Ethanol
und 75 mol-% Wasser in die reinen Komponenten (> 99 mol-%) untersucht.

01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Abbildung 87: Optimale Lésung mit minimalem Riickfiihrstrom fiir die Trennung von Etha-
nol (EtOH) und Wasser (W) mit dem homogenen Entrainer Tetrahydrofu-
ran (THF): Mengenbilanz im linearisierten Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht
(Modellparameter siche Tabelie 35, Strombezeichnungen nach Abbildung 86),
Konzentrationen in mol/mol.

Tabelle 51: Optimale Losung mit minimalem Riickfiihrstrom fiir die Trennung von Ethanol
(EtOH) und Wasser (W) mit dem homogenen Entrainer Tetrahydrofuran (THF)
(Strombezeichnungen nach Abbildung 86).

[ Strom 1 2 e ] 3] 3]
Tiges / mol/s 1,000 | 1,180 | 0,425 | 0,755 [ 0,180 [ 0,245
iy / mol/s 0,750‘| 0,781 | 0,033 | 0,748 | 0,031 | 0,002
#ig:o1 / molls 0,250 [ 0,250 | 0,242 | 0,008 | 0,000 | 0,242
#irpr / mol/s 0,000 | 0,149 | 0,149 | 0,000 | 0,149 | 0,000
xw / mol/mol 0,750 [ 0,662 | 0,078 | 0,990 [ 0,170 | 0,010
xpion / mob/mot || 0,250 | 0,212} 0,570 | 0,010 | 0,000 | 0,990
| xtur /mol/mol 1 0,000 | 0,127 {0,352 | 0,000 | 0,830 | 0,000
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Heteroazetropdestillationsverfahren zur Trennung von Wasser und Ethanol

Abbildung 88 zeigt einen Heteroazeotropdestillationsprozess zur Trennung der bindren Mi-
schung aus Wasser (W) und Ethanol (EtOH) bei dem das heteroazeotrope Phasenverhalten,
das durch einen geeigneten Entrainer, z.B. Benzol, ausgelost wird, ausgenutzt werden kann

(@B.[101, 121]).
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Abbildung 88: Heteroazeotropdestillation zur Trennung von Wasser und Ethanol bei 1 bar
mit Benzol.

Die Reindarstellung von Ethanol und Wasser (> 99 mol-%) aus einer biniren Mischung mit
5 mol-% Ethanol und 95 mol-% Wasser mit Hilfe des Entrainers Benzol erfolgt in einer Trenn-
sequenz bestehend aus zwei Kolonnen und einem Dekanter mit zwei Recyclestrdmen (StrSme
8 und 9). Bei diesem Prozessbeispiel sollen die Destillationskolonnen bei einem Druck von
1 bar betrieben werden. Das entsprechende Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramm, das
mit dem UNIQUAC-Modell (Modellparameter siche Tabelle 40) berechnet wurde, ist in Ab-
bildung 89 dargestellt. Das Terniirsystem besitzt bei | bar ein ternéres Heteroazeotrop (glo-
baler Leichtsieder) und in den Biniirsystemen ebenfalls Leichtsiederazeotrope. Zwischen den
bindren Azeotropen und dem terndren Leichtsiederazeotrop verlaufen jeweils S.eparmfrizcn
(Destillationsgrenzen). Die Destillationsgrenzen teilen den Konzentrationsraum 1n drfl De-
stillationsgebiete auf, die als Schwersieder jeweils die reinen Komponenten besitzen. I‘l.-l‘l‘ d-en
Dekanter wurde eine Betricbstemperatur von 25 °C vorgegeben. Das entsprechende Fliissig-
Fliissig Gleichgewichtsdiagramm, das ebenfalls mit dem UNIQUAC-Modell (Modleilpa.\ramt?-
ter siche Tabelle 43) berechnet wurde, wird in Abbildung 89 iiber die segmentweise hnean
sierten Binodalkurven skizziert. Bei dem in Abbildung 88 dargestellen Heteroazeotropdestil-
lationsverfahren wird auBer dem heteroazeotropen Phasenverhalten der gekriimmte -Verlauf
der Destillationsgrenze zwischen dem ferndren Azeotrop und dem Azeotrop der Mischung
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Wasser und Ethanol fiir die Trennung ausgenutzt. Die optimale Losung der rechnergestiitz-
ten Machbarkeitsstudie ist in Abbildung 89 und Tabelle 52 dargestellt. Hierbei wurde als
Optimierungskriterium ein minimaler Riickfiirhstrom der wasserreichen Phase des Dekanters

(Strom 9) gewihlt.

Benzol

Abbildung 89: Optimale Losung mit minimalem Riickfithrstrom der wiissrigen Phase (Strom
9) fiir die Trennung von Wasser (W) und Ethanol (EtOH) mit dem Entrainer
Benzol: Mengenbilanz im linearisierten Dampf-Fliissigkeits Gleichgewicht
bei | bar mit segmentweise linearisierten Binodalkurven bei 25 °C (Modellie-
rung des Stoffverhaltens mit dem UNIQUAC-Modell (Modellparameter siche
Tabelle 40 und 43), Strombezeichnungen nach Abbildung 88), Konzentratio-
nen in mol/mol.

C.3.4 Heteroazeotropdestillation zur Trennung temperaturempfindlicher
Substanzen

Bei der gewdhnlichen Heteroazetropdestillation wird das Auftreten der beiden fliissigen
Phasen beisiclsweise zum Uberspringen von Destillationsgrenzen ausgenutzt (siche Ab-
schnitt C.3.3). Dabei wird das Heteroazeotrop iiblicherweise am Kopf, seltener am Sumpf,
iiber eine Verschaltung mit einem Dekanter abgezogen, was zum Beispiel zum Brechen
von Azeofropen ausgenutzt werden kann (siche Abbildung 88). Allerdings kann die Hetero-
azeotropdestillation auch zur Trennung temperaturempfindlicher Substanzen eingesetzt wer-
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Tabelle 52: Optimale Lésung mit minimalem Riickfiihrstrom der wissrigen Phase (Strom 9)
fiir die Trennung von Wasser (W) und Ethanol (EtOH) mit dem Entrainer Benzol
(Strombezeichnungen nach Abbildung 88).

Strom I 1] 2] 3] 4 5 | 6] 7 8 9]
tiges / mol/s 1,000 [ 1,007 [ 0,048 [ 0,959 [ 0,072 [ 0.032 | 0,041 | 0,024 | 0,007
jiw / mol/s 0,950 | 0,954 | 0,005 | 0,950 | 0,007 | 0,006 | 0,000 | 0,002 | 0,004
figon / mol/s 0,050 | 0,053 | 0,043 | 0,010 | 0,049 [ 0,009 | 0,040 [ 0,006 | 0,003
HiBenzol / MOL/S 0.000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,017 | 0,017 | 0,000 | 0,016 | 0,000
xw / mol/mol 0,950 | 0,947 | 0,097 | 0,990 | 0,091 | 0,196 | 0,010 | 0,079 | 0,583
Xzon/mol/mol || 0,050 | 0,052 | 0,893 | 0,010 [ 0,678 | 0,275 | 0,990 | 0,252 | 0,351
Xpenzo / Mol/mol || 0,000 | 0,000 10,010 | 0,000 {0,231 {0,530 | 0,000 | 0,669 | 0,066

den [84]. Hierbei wird durch die Zugabe eines Entrainers, der mit den zu trennenden Kom-
ponenten jeweils ein Heteroazeotrop bildet, eine Temperaturabsenkung in der destillativen
Trennung erreicht. Bei diesem Verfahren wird die Destillationskolonne iiber die gesamte Ho-
he mit zwei fliissigen Phasen betrieben und bei ausreichender Trennleistung konnen somit die
ausgebildeten bindren Heteroazetrope als Kopf- und Sumpfprodukt gewonnen werden. Durch
die Verschaltung mit Dekanern im Kopf und Sumpf kann somit der Phasenzerfall der fliissigen
Phase zur Auschleusung der gewiinschten Produkte ausgenutzt werden (siche Abbildung 90).
Fiir eine detaillicrtere Beschreibung des Prozesses und die notwendigen Stoffeigenschaften
sei an dieser Stelle auf Ottenbacher [84] verwiesen, der im Rahmen seiner Dissertation die

Grundlagen zur Auslegung des Verfahrens erarbeitet hat.

Abbildung 90: Heteroazeotropdestiliation zur Trennung temperaturempfindlich
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Auferund des komplexen Stoffverhaltens und der vielen internen Kreislaufstrome ist die Mo-
dellierung und Simulation des Verfahrens aufwendig [84]. Mit dem in der vorliegenden Arbeit
entwickelten Softwarewerkzeug wurden fiir dieses Verfahren ebenfalls eine rechnergestiitzte
Machbarkeitsstudie fiir die Trennung von 1-Butanol und Ethaylacetat bei 1 bar durchgefiihrt
(70 mol-% 1-Butanol). Um die notwendigen Heteroazeotrope auszubilden, wurde als Entrai-
ner Wasser eingesetzt. Das entsprechene Dampf-Fliissigkeits Gleichgewichtsdiagramm, das
mit dem UNIQUAC-Modell berechnet wurde (Modellparameter siche Tabelle 39), ist in Ab-
bildung 91 dargestellt. Fiir die Dekanter wird in dieser Studie eine Betriebstemperatur von
20 °C angenommen. Das entsprechende Fliissig-fliissig Gleichgewicht des Stoffsystems, das
ebenfalls mit dem UNIQUAC-Modell berechnet wurde (Modellparameter siche Tabelle 44),
ist in Abbildung 91 durch die beiden Binodalkurven ebenfalls skizziert.
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Abbildung 91: Optimale Lasung fiir die Heteroazetropdestillation zur Trennung tempera-
turempfindlicher Substanzen mit minimaler Wassermenge im Sumpfumlauf
(Strom 8): Mengenbilanz im segmentweise linearisierten Dampf-Fliissigkeits
Gleichgewicht und Flissig-fliissig Gleichgewichts 20 °C des terndren Stoff-
systems Ethylacetat (EAc), 1-Butanol (BuOH) und Wasser (W) (Modellie-
rung des Stoffverhaltens mit dem UNIQUAC-Modell (Modellparameter sie-

he 39 und 44), Strombezeichnungen nach Abbildung 90), Konzentrationen in
mol/mol.

Die beiden Produktstrome (Stréme 7 und 9) entsprechen jeweils den organischen Phasen der
Fliissig-fiiissig Gleichgewichte der beiden Biniirsysteme mit Wasser. Diese Strome sollen je-
weils nur noch maximal 1 mol-% 1-Butanol bzw. Ethylacetat enthalten. AuBerdem wurde
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fiir den Sumpfabzugstrom eine Mindestkonzentration an Wasser vorgegeben (80 mol-%), um
sicherzustellen, dass im Sumpf der Kolonne zwei fliissige Phasen vorliegen und somit die
Kolonne iiber die gesamte Hohe mit zwei fliissigen Phasen betrieben wird. Bei der rechner-
gestiitzten Machbarkeitstsudie wurde das Optimierungskriterium so gewihlt, dass moglichst
geringe Entrainermengen im Sumpf umgewilzt werden (Strom 8). In Abbildung 91 und Ta-
belle 53 ist die optimale Losung fiir das skizzierte Beispiel dargestellt. Die Trennung von
Ethaylacetat und [-Butanol kann durch das Ausnuizen des heteroazeotropen Phasenverhal-
tens bei deutlich geringeren Temperaturen durchgefiihrt werden [84]. Allerdings miissen aus
den gewonnenen Produktstromen (Stréme 7 und 8), die den organischen Phasen der beiden
Bindrsysteme mit Wasser entsprechen, noch die Restmengen des Entrainers (Wasser) entfernt
werden, um die reinen Produkte 1-Butanol und Ethylacetat zu gewinnen (siehe Abbildung 91
und Tabelle 53).

Tabelie 53: Optimale Ldsung fiir die Dreiphasendestillation mit minimaler Wassermenge im
Sumpfumlauf (Strom 8) am Beispiel des terniiren Stoffsystems Ethylacetat (EAc),
1-Butanol (BuOH) und Wasser (W) (Strombezeichnungen nach Abbildung 90).

[ Srom [ 17 3] 3] * 5 67 g 5] _10]
Tiges / molls 1,000 | 0.755 [ 1,755 | 4.164 | 0.452 [ 3,712 | 1,402 [ 2310 [ 0,353 | 0,100
TiEac / mol/s 0.300 | 0.000 | 0,300 | 0,301 | 0,301 | 0.000 | 0,000 | 0,000 | 0,300 | 0,001
tinyoi / molls 0,700 | 0,000 | 0,700 | 0.74 | D.008 0,742 | 0,696 | 0,046 | 0,004 | 0.000
iy / mol/s 0,000 | 0.755 | 0,755 | 3.117 | 0,147 | 2,969 | 0,706 | 2,264 | 0,049 | 0.098
Xgac/mol/mol || 0,300 | 0,000 | 0,171 | 0.072 | 0,666 | 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,851 | 0,013
xeon / mol/mol || 0,700 | 0,000 | 0,399 [ 0.179 | 0,008 [ 0,200 [ 0,497 | 0,020 | G,010 | 0,000

}:xw/ mol/mol 0,000 1,Mtﬂ‘o,4-3'0L 0,749 | 0326 | 0,800 | 0,503 | 0,980 | 0,139 | 0.987

C.4 Extraktion

In Abschnitt 5.1 wurde erwihnt, dass das entwickelte Softwarewerkzeug auch zur Untersu-
chung von Extraktionen eingesetzt werden kann. Bei der Extraktion wird ein fliissiger Inhalts-
stoff aus einer Trigerfliissigkeit mit Hilfe eines Losungsmittels abgetrennt. Um die Trennung
durchfiihren zu kénnen, muss allerdings die Trigerfliissigkeit mit dem Losungsmitiel eine
ausgepriigte Mischungsliicke aufweisen [73]. Wird die Extraktion mit dem Gleichgcwichts?-
stufenmodell modelliert, wird bei der einstufigen Extraktion der Feedstrom zusammen mit
dem Losungsmittel in die Trennstufe gegeben, wobei das Mischungsverhiltnis so eingestellt
wird, dass sich der Mischungspunkt im Phasenzerfallsgebiet befindet (sieche Abbildung 9?3).
Dabei stellt sich zwischen einer trigerfliissigkeitsreichen Phase R (Raffinatphase) und .eu?er
lsungsmittelreichen Phase E (Extraktphase) ein Fliissig-fliissig Gleichgewicht ein, die je-

weils als Produkt abgezogen werden. Fiir den konzeptionellen Entwurf kann die einstufige

Extraktion (Gieichgewichtsstufe) durch einen Mischer und Dekanter modelliert werden (sie-

he Abbildung 92b).
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Abbildung 92: Gleichgewichtsstufenmodell der Extraktion, b) Modellierung der einstufigen
Extraktion mit Mischer und Dekanter.

Der Phasenzerfall zwischen der Trigerfliissigkeit und dem Ld&sungsmittel kann auch mehr-
mals ausgenutzt werden, um eine héhere Reinheit der Raffinatphase oder ein hiherer Anteil
am Inhaltsstoff im Extrakt zu erreichen oder eine geringere Menge an Ldsungsmiitel zu ver-
brauchen. Fiir die Modellierung mit dem Gleichgewichtstufenmodell werden hierzu mehrere
Gleichgewichtsstufen hintereinander geschaltet (mehrstufige Extraktion). Abbildung 93 zeigt
die Modellierung einer dreistufigen Extraktion mit dem Gleichgewichtsstufenmodell und die
entsprechende Modellierung mit einer Verschaltung aus Mischern und Dekantern.

LM R

a)

Abbildung 93: Modellierung der dreistufigen Extraktion: a) mit dem Gleichgewichtstufen-
modell, b) Verschaltung aus Mischern und Dekantern.
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Um zu zeigen, dass mit dem entwickelte Softwarewerkzeug auch mehrstufige Extraktionen
berechnet werden konnen, soll die zweistufigen Extraktion von Ethanol aus einem biniren
Gemisch von Ethanol (EtOH) und n-Butan (NBUT) mit dem Extraktionsmittel Wasser (W)
als Beispielprozess betrachtet werden (siche Abbildung 94).

LM R
® D2
M2y @ l X 5

D1 @
M1 ® n

® e

F E

Abbildung 94: Modellierung der zweistufigen Extraktion fiir den konzeptionellen Verfahrens-
entwurf.

Dabei soll das Ethanol aus einer bindren Mischung mit 6,4 mol% n-Butan mit reinem Was-
ser als Lisungsmittel extrahiert werden. Der Raffinatstrom (Strom 4) soll mdglichst wenig
Ethanol enthalten und das Extrakt soll nur noch geringe Mengen an n-Butan aufweisen (je-
weils < | mol-%). Die Extraktion soll bei einem Druck von 10 bar und eincr Temperatur
von 40 °C durchgefiihrt werden. Die entsprechende Binodalkurve des Fliissig-fliissig Glei.ch-
gewichtsdiagramms, das mit dem UNIFAC-Modell [6] unter Beriicksichtigung der Rf(?hch-
Kwong-Soave Zustandsgleichung berechnet wurde, ist in Abbildung 95 dargestellt. Bei dleuscn
Betrichsbedingungen besitzt das Stoffsystem die fiir die Extraktion geforderte ausgepragle
Mischungsliicke, die sich ausgehend von dem Bingrsystem n-Butan (NBUT) — Wasser (W)
in das Konzentrationsgebiet der terniiren Mischung mit Ethanol (EtOH) erstreckt. Da (?a's ver-
wendete Losungsmittel in den meisten Féllen aufgearbeitet werden muss, sc)l-l d{_ar ml??ma?e
Losungsmittelbedarf dieser Trennaufgabe ermittelt werden (Optimierungskriterium -hn' dl'C
Machbarkeitsstudie). Abbildung 95 zeigt die Mengenbilanz der zweistufigen Extraktion mit
dem geringsten Losungsmittelstrom.

Im Mischer M1 wird der Zulaufstrom zusammen mit der schweren, wasserreicher-l Phaﬁe a-us
Dekanter D2 (Strom 8) gemischt, wobei die Zusammensetzung dieser Mischulng 1.m Fh-lsmg-
fliissig Phasenzerfallsgebiet liegt. Im Dekanter D1 erfolgt die Phasentrennung in eine ]e{chl::,
n-Butanreiche Phase (Strom 6) und in eine schwere, wasserreiche Phase FSU’OI-TI 3), dlE' als
Extrakistrom aus dem Prozess abgezogen wird. Im Mischer M2 wird das reine Lasungsmittel
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EtOH

NBUT
b)

Abbildung 95: Losung mit minimalem Losungsmittelstrom fiir die zweistufige Extrakti-
on im linearisierten Fliissig-fliissig Gleichgewicht des terniren Stoffsystems
n-Butan (NBUT), Ethanol (EtOH) und Wasser (W) bei 10 bar und 40 °C:

a) Mengenbilanz der ersten Gleichgewichtsstufe, b) der Mengenbilanz der

zweiten Gleichgewichtsstufe (Strombezeichnungen nach Abbildung 94), Kon-
zentrationen in mol/mol.
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mit der leichten Phase des Dekanters D1 vermischt und dem Dekanter D2 zugefithrt. Die
beim Phasenzerfall entstehende leichte Phase verlisst den Prozess als Raffinatstrom (Strom 4)
und die schwere, wasserreiche Phase (Strom 8) wird zum Mischer M1 gefiihrt. In Tabelle 54
sind die Mengen und Zusammensetzungen der einzelnen Stréme des Prozesses in Form einer
Stromleiste zusammengefasst.

Tabelle 54: Losung mit minimalem L&sungsmittelstrom fiir die zweistufige Extraktion von
Ethanol (EtOH) aus n-Butan (NBUT) mit dem Losungsmittel Wasser (W) (Strom-
bezeichnungen nach Abbildung 94).

[ Strom 1 2 | 3.0 4] 5 6 | 7] ﬂ
ﬁges/l‘l‘l()us 1,000 | 0.740 | 0,800 | 0,941 | 1,754 | 0,055 | 1,695 | 0,754
nxguT / Mol/s 0,936 | 0,000 | 0,008 | 0,928 | 0,936 | 0,928 | 0,928 | 0,000
Agoy / molfs 0,064 | 0,000 | 0,064 | 0,000 | 0,078 | 0,013 | 0,013 | 0,013
nw / mol/s 0,000 | 0,740 | 0,727 | 0,013 | 0,741 | 0,013 | 0,754 | 0,741
xxpuT / mol/mol || 0,936 | 0,000 | 0,010 | 0,986 | 0,533 | 0,972 | 0,547 | 0,000
xgon /mol/mol || 0,064 | 0,000 | 0,080 | 0,000 | 0,044 | 0,014 | 0,008 | 0,018
xw [ mol/mol 0,000 | 1,000 | 0,910 | 0,014 | 0,422 | 0,014 | 0,445 | 0,982
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D Erganzungen zur reaktiven Trennwandkolonne

D.1 Chemikalien

Fiir die reaktionskinetischen Experimente wurde bidestilliertes Wasser eingesetzt. Das ver-
wendete Methylacetat stammte von der Solvadis GmbH, Frankfurt (Main) und die Essigsiu-
re und das Methanol wurde von der BASF SE, Ludwigshafen geliefert. In Tabelle 55 sind
die Reinheiten der eingesetzten Chemikalien aufgefiihrt, die mittels der Gaschromatographie
(GC) ermittelt wurden.

Tabelle 55: Reinheiten der verwendeten Chemikalien (GC-Messungen dieser Arbeit).

\ Stoff [ Reinheit / g/g |
Methylacetat 0,9978
Methanol 0,9972
Essigsédure 0,9995

D.2 Analyse

Die Analyse der Proben wurde mit einem HP 6890 Gaschromatograph der Firma Hewlett
Packard durchgefiihrt, welcher mit einem Autosampler ausgestatiet war, um eine gute Re-
produktionsgiite der Analysen zu gewihrleisten. Die rechnergestiitzte Steuerung der Analyse
sowie die Auswertung erfolgte mit der Software HP-GC-ChemStation [3]. Die Details der
Apparatekonfiguration und der verwendeten Analysenmethode sind in Tabelle 56 zusammen-
gefasst.

Zur Quantifizierung der einzelnen Komponenten wurde die Methode des Internen Stan-
dards (IS), die in [44] detailliert beschriecben wird, verwendet. Aufgrund seiner geeigneten
Retentionszeit wurde 1,4-Dioxan (DIO) als interner Standard gewiihlt. Die Kalibrierung des
Gaschromatographen erfolgte mit binéiren Testgemischen (Komponente i und interner Stan-
dard). Dadurch wurden Referenzpunkte bestimmt, die fiir jede Komponente den Zusammen-
hang zwischen Flichenanteil des Chromatogramms und dem im Analysegemisch vorliegen-
den Massenanteil beschreiben. In dieser Arbeit wurde dazu folgende quadratische Kalibrier-
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Tabelle 56: Gaschromatographische Analysenmethode.
Gaschromatograph: HP 6890 mit Autosampler 1
Trennséule: Kapillarsdule HP-INNOWax (HP 19091 -N-213E), Linge
30 m, Innendurchmesser 0,32 mm, Filmdicke 0,5 um
Injektor: Split-Injektor bei 250 °C, Sdulenvordruck automatisch fiir
konstanten Sdulenstrom, Splitverhilinis 100:1, Septum Pur-
ge 3 ml/min
Detektor: Wirmeleitfihigkeitsdetektor bei 210°C, Make-up Gas-
strom 10ml/min, Referenzgasstrom 24 ml/min
Temperaturprogramm: 3min bei 40°C, mit 40°C/min auf 100°C, 1min bei
100 °C, mit 40 °C/min auf 180°C, 1,5 min bei 180°C
Trigergas: Helium
Saulenstrom: 1.4 mi/min (konstant durch Sdulenvordruckregelung)
Injektionsvolumen: 0,5 ul Probe

funktion verwendet.

2 2
A m; m; Mprobe Mprobe (m) ,
—=ags|—) + biis— +¢ijs = aj1s (——x,{m) +biis———2x; ' +eiis (84)
A8 g g ms mis

Aus Gleichung (84) ldsst sich der Massenanteil der einzelnen Komponenten xj(.m) berechnen,

wenn das Massenverhiltnis mpone /ms sowie die Parameter a; s, &;1s und ¢; s der Kalibrier-
funktion (siche Tabelle 57) bekannt ist.

Tabelle 57: Parameter der Kalibrierfunktion der gaschromatographischen Analyse.

LKomponenLe i || apis biis CiIS
Methylacetat || 0,00043107 | 1,1295567 | 0,0015544
Methanol 0,00819286 | 1,4627426 | 0,0002026
Wasser 0.0000196 | 1,5180512 | 0,007729
Essigsidure -0,0002216 | 1,1386284 | -0,0036784

Zur Uberpriifung der Analysengenauigkeit wurden 30 Testgemische mit bekannter Einwaa-
ge der vier Komponenten (Methylacetat, Methanol, Essigsdure und Wasser) angesetz.t und
mit dem Gaschromatographen analysiert. Zusitzlich erfolgte die Bestimmung der Essigsdu-
rekonzentrationen durch Titration mit 0,1 molarer Natronlauge. Dabei zeigte sich, dass die
Bestimmung der Essigsdurekonzentration durch Titration vorteilhafter ist. Aus diesem Grjund
wurde bei allen reaktionskinetischen Experimenten die Essigsdurckonzentration durch Titra-
tion ermittelt. Die Konzentrationen der restlichen Komponenten (Mcthylacetat,_MethIamol und
Wasser) wurden mit dem Gaschromatographen bestimmt. Tabelle 58 gibt einej ch.rstcht iiber
die Analyseunsicherheit der einzelnen Komponenten. Fiir jede Komponente sind die tiber alle
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Testgemische gemittelte absolute Abweichung Kﬂbs sowie die entsprechende mittlere relative
Abweichung A™, die sich folgendermaBen berechnen lassen

Nproben
I

Aabs _ _i=1 (85)
5 s NProben

x{m).Analysc )xgm),Einwaage[

Necoben

z(m)|.Analy;= _x!m).F.inwaage }

x[_m Einwaage
i

g = : (86)
NPmben
angegeben. AuBerdem sind die jeweiligen Standardabweichungen der absoluten Abweichung

o (A®) und der relativen Abweic_hung o (A’!) iiber alle Testgemische aufgefiihrt.

: : b 1
Tabelle 58: Komponentenspezifische absolute und relative Abweichung (A™ und A™) der
Analyse mit dem Gaschromatographen und der Titration mit 0,1 molarer Natron-
lauge.

= MeAc [MeOH [ HAc | W |

2 Iglg 0,002 | 0,003 | 0,001 | 0,002
o(A™) /g/g || 0,003 | 0,002 | 0,001 | 0,002

A% 082 | 05 | 0,77 | 197
oA /% LI 05 Tl 7208 |

D.3 Reaktionskinetische Untersuchungen im Rohrrektor

Die Ergebnisse aller im Rohrreaktor durchgefiihrten Experimente zur heterogen katalysierten
Reaktionskinetik der Methylacetat-Hydrolyse mit Amberlyst 48 im Rohrreaktor sind in Ta-
belle 59 zusammengestellt. Fiir jeden Versuch sind die Betriebsbedingungen, Temperatur und
Massentrom, des Rohrreaktors aufgefiihrt. Zusitzlich sind die an jedes Experiment individu-
ell angepassten Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten der Hin- und Riickreaktion kp und k,
angegeben.

Bei den Experimenten wurden zunéchst bei 60 °C und fiir zwei unterschiedlichen Vorlage-
konzentrationen der Mengenstrom zwischen 5 und 32 g/min variiert (Experimente 1 bis 3 und
Experimente 4 bis 7), was einer Fliissigkeitsbelastung von 4 bis 26 m? /(m? h) (bezogen auf
die Querschnitisfliiche der Katalysatorschiittung) bzw. von 1 bis 7 m?® /(m? h) (bezogen auf
den Leerrohrquerschnitt) einer reaktiven Packung (Sulzer Katapak-SP 11) entspricht. Bei die-
sen Experimenten wird zusitzlich noch eine gemittelte Gemischdichte P angegeben, die sich

aus dem Mittelwert der Einzeldichten der zehn Konzentrationsproben bei der entsprechenden
Versuchstemperatur ergibt.
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Ab Experiment 8 wurde die Vorlagekonzentration und die Temperatur im Bereich von 50
bis 70 °C systematisch variiert, um den in Abbildung 46 dargestellten Betriebsbereich der
reaktiven Trennwandkolonne abzudecken. Zusitzlich wurden bei zwei unterschiedlichen Vor-
lagekonzentrationen Reproduktionsversuche durchgefiihrt (Experimente 5B, 16B und 160),
um die Qualitét der Experimente abzuschiitzen.

In Abbildung 96 ist die Konzentrationsabhiingigkeit der heterogen katalysierten Reaktion
anschaulich dargestellt. Anstatt der dreidimensionalen Auftragung iiber den transformierten
Molanteilen, die den Vorlagekonzentrationen der reaktionskinetischen Experimente entspre-
chen, sind fiir jedes Experiment bei 60 °C die individuell angepassten Reaktionsgeschwindig-
keitskonstanen der Hin- und Riickreaktion kj, und k, iiber dem transformierten Molanteil des
Wassers Xy aufgetragen.

Tabelle 58: Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen zur heterogen katalysierten
Reaktionskinetik der Methylacetat-Hydrolyse.

Mgar ! | XMeac! | xmeoH ! | Xpac/ xw/

g mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
Experiment | 00 | 0295 [ 0410 [ 0000 | 0,295
45 0,290 | 0407 | 0001 | 0,302
T =333,48K 9.1 0,291 0,414 0,003 0,292
1 = 24,92 g/min 13.7 0,289 0,415 0,005 0,290
P, = 858,33 kg/m? 18.3 0,287 0417 | 0,006 [ 0,289

275 | 0,286 | 0420 | 0,009 | 0,285
ky(T) = 0,00243 mol; /(s-moly-) [ 36,7 | 0,283 | 0422 | 0,012 | 0,283
k(T) = 0,05980 mol, /(s-moly. ) | 50,1 | 0,279 | 0426 | 0,016 | 0279
6,7 | 0275 | 0429 | 0,019 | 0277
77.4 0,273 0,431 0,022 0,275

[Experiment 2 0,0 0,290 0,411 0,000 0,298
i 45 0,293 0,413 0,002 0.292
T=333,55K 9.1 0,288 0,417 0,005 0,290
7= 15,09 g/min 13,7 0,286 0419 0,008 0.287
Py = 857,81 kg/m? 18,3 0,283 0,421 0,010 0,286

275 0,280 0,425 0,014 0,281
ky(T) = 0,00247 mol; /(s - moly+ ) 36,7 0,276 0,428 0,018 0,278
k(T) = 0,07303 mol; /(s-moly+) | 50,1 0,272 0,432 0,022 0,274
63,7 0,269 0,435 0,026 0,271
774 | 0267 | 0437 o.ozd 0,269 |
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Fortsetzung Tabelle 59

Myag ! | Xmeac/ | *veon/ | xac/ [ xw !
g mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol |
Experiment 3 0,0 0,292 0,411 0,000 0,297
45 0,285 0,419 0,007 0,289
T =33,46K 9,1 0,278 0,425 0,014 0,284
1t = 5,05 g/min 13,7 0,275 0,430 0,019 0,277
Py = 857,29 kg/m’ 183 | 0270 | 0433 [ 0022 [ 0274
27,5 0,266 0,438 0,028 0,269
kn(T) =0,00246 mol; /(s- moly: ) | 36,7 0,263 0,440 0,030 0,267
Ke(T) = 0,07905 mol; /(s -moly ) | 50,1 0,261 0,342 0,032 0,264
63,7 0,260 0,443 0.033 0,264
71,4 0,259 0,443 0,033 0,265
Experiment 4 0,0 0,444 0,211 0,000 0,345
4,5 0,440 0,214 0,002 0,344
T =333,02K 9,1 0,438 0,217 0,005 | 0,340
11 = 24,95 g/min 13,7 0,432 0,220 0,008 0,340
P, = 889,37 kg/m? 183 0,432 0223 0,011 0,334
" 27,5 0,428 0,229 0,017 0,326
kn(T) = 0,00228 mol; /(s-mol ) [ 36,7 0,422 0,234 0,022 0,322
k(T) = 0,03548 mol; /(s-molyy: ) | 50,1 0,415 0,241 0,030 0,313
63,7 0,407 0,249 0,036 0,308
774 0,404 0,252 0042 | 0302
Experiment 5A 0,0 0,443 0,212 0,000 0,346
4,5 0,431 0,225 0,013 0,331
T =333,04K 9,1 0,419 0,237 0,025 0,319
7it = 4,98 g/min 13,7 0,408 0,247 0,036 0,309
Py =888,11 kg/m? 183 0,400 0,255 0,044 0,300
275 0,389 0,266 0,056 | 0,289
kn(T) = 0,00237 mol; /(s- moly ) | 36,7 0,383 0,272 0,062 0,282
%(T) =0,07180mol; /(s-moly:) | 50,1 0,379 0,276 0,067 0,278
63,7 0,377 0,278 0,069 0,277
i 774 0,377 0,278 0,068 | 0276
Experiment 5B 0,0 0,441 0,213 0,000 0,346
4,5 0,433 0,221 0,008 0,338
T'=333,0K [ 9.1 0421 | 0234 | 0,022 | 0323
i1 = 4,94 g/min 137 | 0409 | 0245 | 0,035 | 0311 |
Py = 888,31 kg/m? 183 0,401 0,254 0,044 | 0302
27,5 0,390 0,265 0,056 0,280
kn(T) = 0,00213 mol; /(s- moly-) [ 36,7 0,383 0,271 0.064 | 0,282
k(T) = 0,06207 mol; /(s- moly-) [ 50,1 0,379 0.275 0,068 | 0,277 |
63,7 0,377 0277 | 0,070 0,276
5 77,4 0,376 0,278 0,070 | 0,276
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Fortsetzung Tabelle 59

Maie /| XMeac/ | xmeon/ | xpac/ xw /!
g mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol

Experiment 6 0.0 I 0,446 0,208 0,000 0,346
4,5 0,443 0211 0,002 0,344

T'=333,12K 9.1 0,440 0,214 0,005 0,341
m=2491 g/min 13,7 0,435 0,217 0,008 0,340
PL=889,92 kg/m? 18,3 0,432 0,220 0,011 0,337
275 0,428 0,225 0,017 0,330

k(T) =0,00219 mok; /(s-moly: ) | 36,7 0,423 0,231 0,022 0,324
k(T) = 0,03144 mol; /(s - moly;+ ) 50,1 0,415 0,237 0,030 0,318

63,7 0,409 0,243 0,036 0.311
774 0.405 0,249 0,042 0,305

Experiment 7 0,0 0,448 0,206 | 0,000 0,346

43 0,447 0,207 0,001 0,345
T=332,99K 9,1 0,443 0,210 0,004 0,343
#h = 32,02 g/min 13,7 0,441 0,212 0,006 0,340
P =890,42kg/m? 183 0,439 0,214 0,008 0,339

27.5 0,435 0,219 0,013 0,333
ky(T') = 0,00206 mol; / (s - moly;+ ) 36,7 0,430 0,224 0,018 0,328

k(T) = 0,00000 mol; /(s - moly+ ) 50,1 0,424 0,229 0,024 0,323
63,7 0419 0,235 0,030 0,316

= 774 0414 0,240 0,035 0,311
Experiment 8 0,0 0,447 0,208 0,000 0,345
4.5 0.442 0.213 0,005 0,341

T=323,06K b T | 0,434 0,219 0,011 0,335
1= 5,00 g/min 13,7 0,427 0,226 0,019 0,328

[ 183 0,420 0.232 0,025 0,322
27,5 0,410 0,243 0,036 0,311
ks(T) =0,00105 mol;/(s-moly+ ) | 36,7 0,402 0,251 0,045 0,302
k(T) =0,02652 mol; /(s-moly: ) | 50,1 0,394 0,259 0,054 0,293

63,7 0,388 0,266 0,061 0,286
774 0,384 0,269 0,064 0,283
Experiment 9 0,0 0,445 0,208 | 0,000 0,347
45 0,428 0,225 0,017 0,331
T =343,04K 9,1 0.409 0244 | 0,037 0,309
i = 5,02 g/min BT 0,395 0,257 0,052 0,296

183 | 0,387 | 0265 | 0060 | 07288
275 | 0380 | 0272 | 0068 | 0280
kn(T) = 0,00384 mol;/(s-moly: ) [ 367 | 0377 [ 0275 | 0070 | 0278
k(T) =0,11796 mol;/(s-molyy+) | 50,1 | 0,377 | 0276 | 0071 | 0276
637 | 0376 | 0276 | 0071 | 0276
774 | 0,378 | 0276 | 0071 o.zﬁ
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Fortsetzung Tabelle 59

mgaur! | AMeac/ | *meon/ | Xnac/ xw /

g mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
Experiment 10 0,0 0,448 0,106 0,000 0,445
45 0,430 Q0,125 0,018 0,427
T =33294K 9,1 0,405 0,150 0,044 0,401
m = 5,01 g/min 13,7 0,385 0,170 0.064 0,381
18,3 0,371 0,183 0,078 0,367
27.5 0,357 0,197 | 0,093 0,352
ku(T) = 0,00350 mol; /(s-moly+) | 36,7 | 0,351 0,203 0,100 | 0346
ke(T) = 0,10247 mol; /(s- molyy+) | 30,1 0348 | 0,206 | 0,102 | 0.344
63,7 0,347 0,207 0,103 0,343

774 | 0347 0,207 0,103 0,344

Experiment 11 0,0 0,446 0,106 | 0,000 0,448

4,5 0,436 0,116 0,009 0,439
T =333,03K 9,1 0,423 0,131 0,024 0,423
riv= 5,02 g/min 13,7 0,409 0,144 | 0,038 0,409

18,3 0,397 0,156 0,050 0,397
27,5 0,379 0,175 0,070 0,377

K4(T) = 0,00187mol; /(s-moly:) [ 36,7 | 0366 | 0,187 | 0,083 | 0,364
k(T) = 0,05060 mol/(s-maly:) | 30,1 | 0336 | 0,197 | 0093 | 0,354
63.7 | 0,350 | 0,202 | 0,099 | 0.350
774 | 0348 | 0,004 | 0,100 | 0,348

Experiment 12 0,0 0,469 0,357 0,000 0,173
4,5 0,464 0,363 0,008 0,165

T=323,05K 9.1 0,453 0,372 0,014
it = 4,98 g/min 13,7 0,457 0,370 0,018

183 0,441 0,382 | 0,021 0,156
27,5 | 0440 | 0,383 0,024 | 0,153

ky(T) = 0,00180moli/(s-moly:) | 36,7 | 0452 | 0,388 0,026 | 0,154

ke(T) = 0,04723 mol; /(s - molyy+ ) f 50,1 0,424 | 0395 0,027 | 0,154

63,7 0,420 | 0,398 0,027 | 0,155
774 0,418 0,399 0,027 [ 0,156
Experiment 13 0,0 0,591 0,113 0,000 0,296
4, 0,579 | 0,125 0,011 0,285
T =333,04K 9,1 0,560 | 0,144 0,030 | 0,266
1 = 4,99 g/min 37 | 055 | 0.160 0,047 | 0,250
18,3 0,531 0,171 0,060 | 0,238
27,5 0,517 0,186 0,075 | 0223
I (T) = 0,00222 mol; /(s - moly-) [ 36,7 0,510 0,192 0,082 | 0216
ke(T') = 0,06479 moli/ (s moly+) |~ 50,1 0,507 | 0,195 | 0,085 | 0212
63,7 0,505 | 0,197 0,08 | 0212
i 7TA | 0504 0,197 0,087 | 0213
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Mgaur /| XMeac! | Xmeon/ | xuac/ xw /

g mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
Experiment 14 0,0 0,591 0,113 0,000 0,296
4.5 0,568 0,134 0,023 0,274
T=343,00K 9.1 0,537 0,162 0,057 0,244
m=15,00 g/min 13,7 0,516 0,179 0.078 0,226

18,3 0,511 0,189 0,080 0,219

27.5 0,505 0,196 0,087 0,212

ky(T) = 0,12787 mol; /(s - moly;+ ) 36.7 0,504 0,197 0,088 0.210

k(T) = 0,00414 mol; /(s - moly;+ ) 50,1 0,504 0,197 0,088 0,210

63,7 0,504 0,198 0,088 0,210

77,4 0,503 0,198 0,088 0,211

Experiment 15 0,0 0,511 0,296 0,000 0,193

4,6 0,503 0,304 0,007 0,186
T=323,03K 9,2 0,497 0,310 0,013 0,180
=498 g/min 13,7 0.489 0,317 0,018 0,177

18,3 0,488 0,318 0,022 0,172

27,6 0,481 0,323 0,029 0,167

kn(T) = 0,00154 mol; /(s - molyy+ ) 36,8 0,477 0,327 0,033 0,162

k(T) = 0,03600 mol; /(s - moly:+) 50,7 0.473 0331 0,037 0,160

64,5 0,472 0,332 0,038 0,158

78,3 0,471 0,333 0,038 0,158

Experiment 16A 0,0 0,500 0,301 0,000 0,198

4.6 0,487 0,315 0,013 0,185
T=33348K 9.2 0,479 0,323 0,022 0,176
i =5,02 g/min 13,7 0,472 0,328 0,029 0,171

18,3 0,469 0,332 0,032 0,167

27,6 0,464 0,336 0,037 0,163

kn(T) =0,00303 mol; /(s-moly+) | 36,8 | 0462 | 0338 | 0,040 | 0,161

k(T) =0,10004 mol; /(s-moly:) | 50,7 | 0461 | 0338 | 0.040 | 0,160

64,5 0,461 0,339 0,040 0,160

78,3 0,461 0,339 0,040 0,160
Experiment 16B 0,0 0,500 0,301 0,000 0,198
4,6 0,487 0,315 0,013 0,185
T=333 K 9.2 0479 0,323 0,022 0,176
4,95 g/min 13,7 0,473 0,328 0,028 0,171

18,3 0,469 0,332 0,033 0,167

27,6 0,464 0,336 0,037 0,163

ky(T) = 0,003029 mol; /(s moly: ) | 36,8 | 0459 | 0337 | 0040 [ 0,164

&(T) =0,100039 mol; /(s-moly+ ) [ 50,7 0,462 0,338 0,040 0,160

64,5 0,462 0,338 0,040 0,160

78,3 0,462 0,338 0,040 0,160
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Fortsetzung Tabelle 59

mKam! XMeAc / AMeOH / XHAc / Xw /
et g mol/mo! | moV¥mo!l | mol/mol | mol/mol

[ Experiment 16C 0,0 0,500 0,302 0,000 0,199

46 0,485 0314 0,014 0,187 |
T =333,05K 9,2 0,477 0,323 0,023 0,177
=499 g/min 137 0471 0.329 0,029 0.171
18,3 0,467 0,332 0,032 0,168
27,6 0,463 0,336 0,037 0,163
kn(T) = 0,003028 mol; /(s-moly;+) [ 36,8 0,461 0,338 0,039 0,162
k(T )= 0,100041 mol; /(s - moly: ) 50,7 0,460 0,339 0,040 0,161

64,5 0,460 0,339 0,040 0,161

78,3 0,460 0,339 0,039 0,161

Experiment 17 0,0 0,510 0,296 0,000 0,194

4,6 0,489 0,317 0,021 0,173
T=343,01K 9.2 0,479 0,326 0,031 0,164
i1 = 5,00 g/min 13,7 0,474 0,330 0,036 0,159

183 0,472 0,332 0,039 0,157

276 | 0470 0,334 | 0,040 0,156
kn(T) = 0,00558 mol; /(s - moly+ ) 36,8 0,470 0334 | 0,041 0,155
K(T) = 0,19154 mok; /(s - molyy: ) 50,7 0,470 0.334 0,041 0,156
64.5 0,471 0,334 0,040 0,155
783 0,470 0334 | 0041 0,156

["Experiment 18 0,0 0,405 0,401 0,000 0,194
46 0.399 0,407 0,005 0,190

T =323,07K 9.2 0,394 0,410 0,009 0,186
i = 5,03 g/min 13,7 0,391 0,413 0,013 0,182

183 | 0387 | 0416 | 0016 | 0,181
276 | 0384 | 0420 | 0020 | 0,176
kn(T)=0,00144mol;/(s-moly:) | 368 | 0381 | 0423 | 0023 | 0.173
k(T) =0,04751 mol;/(s-moly:) | 50,7 | 0379 | 0425 | 0026 | 0.070
645 | 0376 | 0426 | 0,038 | 0,170
783 | 0376 | 0427 | 0,028 | 0,168

Lo =
Experiment 19 [ 00 0,400 | 0404 [ 0000 | 0,196
4,6 0,390 0,413 0,010 0,1;—\
T =333,08K 92 | 0384 | 0419 [ 0,016 [ 0,81
it = 5,04 g/min 137 [ 0380 | 0423 [ 0,020 | 0,177

183 | 0377 | 0425 | 0,023 | 0.74
276 | 0373 | 0428 | 0,027 | 0,071
ky(T) =0,00291 mol;/(s-moly+) [ 368 | 0,371 | 0,429 | 0,029 | 0.170
k(T) = 0,09720 mol /(s - moly- ) 507 [0371 | 0431 | 0,030 | 0,168
645 | 0371 | 0431 0,030 | 0,168

78, 0, 3
83 371 0431 0,030 0,168
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Fortsetzung Tabelle 59

Mae /| Xmeac/ | Xmeon/ | xpac/ xw/ |

g mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol
Experiment 20 0,0 0,404 0,401 0,000 0,195
4.6 0,390 0415 0,014 0,181
T=343,16K 9,2 0,382 0,422 0,022 0,174
= 5,01 g/min 13,7 0,378 0,425 0,026 0,171
18,3 0,377 0,427 0,028 0,169
27,6 0,375 0,428 0,029 0,168
kn(T) =0,00526 mol; /(s-moly+ ) | 36,8 0,375 0,428 0,030 0,167
k(T) =0,18397 mol; /(s - molyy+ ) 50,7 0,375 0,428 0,030 0,167
64,5 0,374 0,428 0,030 0,167
783 0,375 0,428 0,029 0,168
Experiment 21 0,0 0,351 0,304 0,000 0,345
4.6 0,343 0,310 0,005 0,341
T=323,06K 9,2 0,342 0,315 0,011 0,332
m=5,01 g/min 13.7 0,338 0,319 0,015 0,328
18,3 0,334 0,323 0,020 0,323
27,6 0,327 0,329 0,027 0,317
ky(T) = 0,00117 mol; /(s - molyy: ) 36,8 0,321 0,335 0,033 0,311
k(T) = 0,03600 mol; /(s- moly: ) | 50,7 0.315 0.341 0,039 0,305
64,5 0,309 0,345 0,044 0,302
78,3 0,309 0,347 0,046 0,298
Experiment 22 0,0 0,355 0,303 0,000 0,342
4.6 0,344 0,315 0,010 0,330
T=333,04K 9,2 0,334 0,323 0,020 0,322
h=5,00 g/min 13,7 0,327 0,330 0,027 0,316
18,3 0,322 0,335 0,033 0,311
276 0,314 0,342 0,040 0,303
kn(T) = 0,00237 mol; /(s - molyy+ ) 36.8 0,310 0,346 0,045 0,298
k(T) = 0,07462 mol; /(s - moly:+ ) 50.7 0,307 0,350 0,049 0,294
64,5 0,305 0,351 0,050 0,293
78,3 0,305 0,352 0,051 0,293
Experiment 23 0,0 0,354 0,304 0,000 0,342
4,6 0,336 0,322 0,018 0,323
T=34323K 92 0,323 0,334 0,031 0,311
n=35,01 g/min 13,7 0,315 0,341 0,039 0,305
18,3 0,311 0,345 0,044 0,299
27,6 0,306 0,350 0,049 0,295
ku(T) = 0,00448 mol; /(s-molyy: ) | 36.8 0,304 | 0,352 0,051 0,293
k(T) =0,14315 mol; /(s-moly+ ) [ 50,7 0,303 | 0352 | 0,052 0,293
64,5 0,302 0,352 0,052 0,294
78.3 0,303 0,352 0,052 0,293
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Fortsetzung Tabelle 59

miae ! | Xmeac! | Xmeon/ | Xnac/ xw/
g mol/mol | mol/mol | mol/mol | mol/mol

Experiment 24 0,0 0,292 0,317 0,000 0,391
4,6 0,288 0,322 0,005 0,384

T =323,13K 92 0,284 0,327 0,010 0,380
m =496 g/min 13,7 0,276 0,330 0,014 0,379
18,3 0,276 0,334 0,018 0,372

27,6 0,269 0,340 0,025 0,366

ki(T) = 0,03406 mol; /(s- moly+) | 30,7 | 0,258 | 0,350 | 0,037 | 0354

kn(7T) = 0,00120 mol; /(s - moly+ ) 36,8 0,263 0,345 0,031 0,362_‘

64,5 0,255 0,354 0,041 0,349
78,3 0,249 0,356 0,044 0,351 |

Experiment 25 0.0 0,292 [ 0317 [ 0,000 0,391
4.6 0,282 0,326 0,010 0,382

T =333,14K 9,2 0,276 0334 0,018 0,372

iz = 5,02 g/min 137 0,268 0.340 0,023 0,367

183 | 0265 | 0344 | 0,030 | 0.361
27,6 | 0,258 | 0,352 | 0,038 | 0,353
k(T) =0,00227 mok /(s-moly: ) [ 368 | 0,253 | 0,336 | 0043 | 0,348
k(T)=0,06883mol;/(s-moly:) [ 50,7 | 0249 | 0,359 | 0047 | 0344
64,5 | 0,245 | 0,361 0.050 | 0,345

783 0,245 0,362 0,050 0,343

Experiment 26 0,0 0,292 0,317 0,000 0,391

4,6 0,277 0,333 0,016 0,374
T=34321 K 92 0,265 0,344 0,028 0,363
rit = 4,99 g/min 13,7 0,258 0,350 0,036 0,355

[F18:3 0.253 0.355 0,041 0,351

27.6 0,248 0,360 0,047 0,345
kn(T) =0,13023 mol; /(s-moly. ) [ 36,8 0,245 0,361 0,050 0,344
k(T) = 0,00425 mol; /(s-molyy+ ) | 50,7 0,246 0,363 0,050 0,341
64,5 0,245 0.363 0,051 0,341
783 0,245 0.363 0,051 034Z_|

Experiment 27 0,0 0,149 0,603 0,000 0,248

|46 0,145 0,608 0,002 0,245
T'=323,06K 9,2 0,144 0,607 0,003 0,246
m = 5,02 g/min 13,7 0,144 0,609 0,004 0,243

183 | 0,142 | 0,609 | 0,005 | 0243
276 | 0,41 | 0611 | 0,007 | 0240
ky(T') = 0,00126 mol; /(s-moly. ) [ 368 | 0,139 | 0612 | 0,008 | 0.240
ki(T) = 0,04046 mol;/(s-moly+) | 50,7 | 0,139 | 0,615 | 0,010 | 0237
645 | 0138 | 0615 | 0011 | 0236
78,3 0,138 0,615 0,011 0,236
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Fortsetzung Tabelle 59

Myagie ! | Xveac/ | Imeon! | xuac/ xw n’J

g mol/mol | mol/moel | mol/mol | mol/mol
Experiment 28 0,0 0,148 0,604 0,000 [ 0247
4.6 0,144 0,608 0,003 0,246
T =333,01 K‘ 9,2 0,143 0,610 0,006 0,241
= 5,00 g/min 13,7 0,140 0,611 0,007 0,241

18.3 0,140 | 0,612 | 0,009 | 0.239
276 | 0,138 | 0614 | 0011 | 0237
k(T) =0,00245mol; /(s-moly:) [ 36,8 | 0,137 | 0,615 | 0,012 | 0,237
k(T) =0,07903 mol; /(s-moly-) | 50,7 | 0,137 | 0615 | 0,012 | 0.236
64,5 0,135 | 0,616 | 0,013 | 0,236
78,3 0.135 | 0,615 | 0,013 | 0,238

Experiment 29 0,0 0,294 0,410 0,000 0,296

4,6 0,289 0,414 0,003 0,293
T=323,14K 9,2 0,286 0,418 0,008 0,288
= 3,02 g/min 137 0,283 0,422 0,012 0,283

18,3 0,280 0,425 0,014 0,281
27.6 0,276 0,429 0,019 0.276
ky(T) =0,00125 mol; /(s-moly: ) | 36.8 0,272 0,432 0,023 0,272
k(T) =0,03891 mol;/(s-moly:) | 50,7 0,268 0,436 0,028 0,269
64,5 0,265 0,438 0,030 0,267
78.3 0,265 0,439 0,031 0.264

Experiment 30 0,0 0,298 0,207 0,000 0,495

4,6 0,287 0,218 0,012 0,483
T=333,05K 9,2 0,276 0,227 0,021 0,476
ri=35,05 g/min 3.7 0,268 0,235 0,029 0,468

183 | 0262 | 0242 | 0,036 | 0,460
27.6 | 0251 | 0,253 | 0046 | 0450
ks(T) = 0,00204 mol; /(s-moly:) | 36,8 | 0,244 | 0261 | 0054 | 0442
k(T) = 0,06298 mol; /(s -moly+) | 50,7 | 0235 | 0267 | 0062 | 0436

64,5 | 0233 | 0271 | 0,065 | 0431

=1 783 | 0231 | 0273 | 0066 | 0430
Experiment 31 0.0 0.186 | 0,208 | 0,000 | 0,606
4,6 0,177 | 0.216 | 0,009 | 0,599

T=333,05K 9,2 0172 | 0223 | 0015 | 0,590
1 =5,03 g/min 137 | 0,165 | 0,229 | 0021 | 0585

18,3 0,161 0,234 0,026 0,579 |
27.6 0,148 0,242 0,037 0,573
ky(T) = 0,00183 mol; /(s-moly+ ) | 36,8 0,147 0,249 0,040 0,564
k(T) =0,05657 mol;/(s-moly+) | 50,7 0,140 0,255 0,046 0,559
64.5 0,137 0,258 0,050 0,555
78,3 0,134 0,260 0,052 0,554
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Abbildung 96: Konzentrationsabhﬁngigkeit der Reaktionskinetik der heterogen katalysierten
Methy[acetat—l—lydrolyse (Reaktion (V)) bei 60°C: a) Individuell angepasste
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten der Hinreaktion ky(T) (A), b) Individu-
ell angepasste Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten der Riickreaktion k.(T)
(V), (—) Ergebnisse der Berechnung mit Parametern aus Tabelle 29.
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D.4 PilotmaBstabexperimente

D.4.1 Messstellen und Einbauten der Pilotkolonne

Abbildung 97 zeigt die fiir das Konzentrations- und Temperaturprofil der Pilotexperimente
wesentlichen Probenahme- und Temperaturmessstellen der Pilotkolonne. Die Probenahme-
stellen der Fliissigkeitsproben befinden sich an den Sammlern zwischen den einzelnen Kolon-
nenschiissen. Die Probenahmestelle X8 dient der Entnahme am Riicklaufteiler und befindet
sich ausserhalb der Kolonne an der Rohrleitung zwischen Sammler oberhalb und den Vertei-
lern links und rechts der Trennwand. Die Bezeichnungen der jeweiligen Messstellen sowie
deren exakte Lage ist in den Tabellen 60 und 61 angegeben.

Tabelle 60: Bezeichnung der Probenahmestellen der fliissigen Phase (*) und der gasformi-
gen Phase (7) entlang der Kolonnenhthe fiir die Experimente im PilotmaBstab
entsprechend Abbildung 97 (zusitzliche Probenahmestellen im Zulauf 1 (X14),
Zulauf 2 (X15) sowie im Sumpfprodukt (X1) und Destillat (X10)).

[ hpac / m [ Bezeichnung |

0 X2*

1,99 Xa*
3,582 X4*
5,174 X5*

[ 7.164 X&'
8,756 Wer®
9,751 X8*
11,741 Xg*
3.582 X14*
5,182 X1o*
7,182 X137

Die eingesetzte Edelstahlkolonne bei den PilotmaBstabexperimenten war eine Trennwandko.-
lonne mit mittig eingeschweifter Trennwand. Abbildung 98 zeigt einen Kolonnenschuss mit

eingeschweiBter Trennwand vor der Montage.

Da die Reaktionszone der reaktiven Trennwandkofonne im Trennwandbereich realisiert wird,
miissen halbe Packungselemente eingebaut werden. In Abbildung 99 sind halbe Packungsele-
mente der katalytischen Packung Katapak-SP 11 dargestellt. Diese Packung ist aus a..bwech-
selnden Lagen mit Katalysatortaschen, die mit dem Katalysator Amberlyst 48 gefiillt sind, und
Trennblechen der Packung MellapakPlus 752.Y aufgebaut. Um bei den halben Packungsele-
und Fliissigkeitsaufteilung zu erreichen, wird die reaktive Zone der

menten eine gute Gas-
chen Bautypen der Packung aufge-

Trennwandkolonne abwechselnd aus zwei unterschiedli
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Abbildung 97: Probenahmestellen (X) und Temperaturmessstellen (T) der reaktiven Trenn-
wandkolonne im PilotmaBstab.
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Tabelle 61: Bezeichnung der Temperaturmessstellen entlang der Kolonnenhshe fiir die Ex-
perimente im PilotmaBstab entsprechend Abbildung 97 (zusiitzliche Temperatur-

messstellen im Zulauf 1 (T15), Zulauf 2 (T16) sowie im Sumpfprodukt (T1) und
Destillat (T17)).

| hpack / m | Bezeichnung

0 2 j
1.5 T3
1.6 T4

[~ 52 T5
6.7 T6

8.8 T7
10.8 T8
11,741 T9
25 T10
4582 11
6,182 Ti2
7.682 T13
9.3 Ti4

Abbildung 98: Kolonnenschuss mit eingeschweiliter Trennwand vor der Montage.

baut, die sich hinsichtlich der Anordnung der Katalysatortaschen und Trennbleche zur Tre.nn-
wand unterscheiden. Beim ersten Typ sind die Katalysatortaschen und Trennbleche w_:mkal
zur Trennwand angeordnet (siehe Abbildung 99 links). wiihrend sie beim zweiten T)fp dle“p'ar-
alle] zur Trennwand eingebaut sind (siche Abbildung 99 rechts). Die fiir diese Arbeit benétig-
ten Eigenschaften der katalytischen Packung Katapak-SP 11 sind in Tabelle 62 angegeben. In
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den nichtireaktiven Bereichen wurde die Trennwandkolonne mit der strukturierten Packung
MellapakPlus752.Y bestiickt, wobei im Trennwandbereich wiederum halbe Elemente einge-
setzt wurden. Die Eigenschaften dieser Packung sind ebenfalls in Tabelle 62 aufgefiihrt.

Abbildung 99: Halbe Packungselemente der strukturierten Packung Katapak-SP 11 (Ansicht
von oben): links Katalysatortaschen vertikal zur Trennwand, rechts Katalysa-
tortschen parallel zur Trennwand.

Tabelle 62: Eigenschaften der bei den PilotmaBstabexperimenten eingesetzten strukturierten
Packungen Katapak-SP 11 und MellapakPlus 752.Y.

Packungstyp | Katapak-SP 11 | MellapakPlus 752.Y |
Nenndurchmesser / mm 220 220
Lagenhohe / mm 200 199
NTSM/m™! 1,6-1.8 50-58
Katalysator Amberlyst 48 -

vertikal { parallel -
Anzahl der Katalysatortaschen 10 4 -
MKaer Pro Lage / g 306 407 = &
Quelle [11.103] [
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D.4.2 Daten der PilotmaBstabexperimente

In Tabelle 63 sind die Betriebsparameter der stationiren Betriebszusténde der durchgefiihr-
ten Pilotmafistabexperimente zur reaktiven Trennwandkolonne zusammengefasst. Neben den
typischen Betriebsdaten wie die Verdampfer- und Kondensatorleistung Qv bzw. Ok, dem
Kolonnendruck p und dem Riicklaufverhiltnis R ist auch das wichtige Aufteilungsverhilt-
nis der Flussigkeit im Trennwandbereich mMP : iXSP angegeben. AuBerdem ist der erreichte
Methylacetatumsatz Xyeac und das Moleinsatzverhiiltnis des Wassers bezogen auf das cin-
gesetzte Methylacetat aufgefiihrt ri%vz / r‘zﬂe Ac- Ferner sind noch fluiddynamische KenngriBen
wie der Druckverlust iiber die gesamten Kolonne ApRTWE  der Druckverlust iiber den Trenn-
wandbereich Ap™ sowie die Gasbelastung am Kopf der Kolonne in Form des F-Faktors F
angegeben, sofern diese Daten bei den einzelnen Experimenten bestimmt wurden. Die ent-
sprechenden Mengenbilanzen, Konzentrations- und Temperaturprofile der jeweiligen Experi-
mente sind in den Abbildungen 100 bis 107 dargestellt.

Tabelle 63: Betriebsparameter der reaktiven Trennwandkolonne im PilotmaBstab bei den ein-
zelnen Experimenten der jeweiligen Versuchskampagnie (* mit Destillatriickfiih-
rung, © ohne Destillatriickfithrung).

| Kampagnie L ] =
Experiment 22731 4 5 ] @& i
Xvteac/ %o 492 | 413 | 1.1 | 774 | 791 82,2 78,5 89,1
,—IZE/,,;[ZI /

e 271 | 292 | 297 | 3,87 | 437 | 297 567 | 35,03
molmol ™!

p/ mbar 9624 | 959 [ 9586|9643 9741 | 977,2 || 959,7 | 961
Ov/ kW 153 | 39,9 | 399 | 419 | 3948 40 418 | 399
Ok I kW 16,69 | 38,98 | 38,79 | 4034 | 38,37 | 38,7 || 4071 | 39,27
R/~ 21,7 | 30,81 [ 51,37 | 542,9 | 534,5 | 317.1 || 526,7 | 4984
~MP ., - KSP

e e 1,5:1 | 1,8:1 | 14:1|1,36:1 | 1,36:1 || 1,67:1 | 1,51:1
kgh™!:kgh™! i

FKopt /p,0.5 056 | 1,31 | 1,31 ] 1,36 | 1,29 1,29 1,37 1,32
ApR™K ymbar || 4,4 164 | 157 | 20 16,9 17,8 19,3 16,9
Ap™ | mbar - i 736 | 53 8,93 = - 8,62

A MM-

Zulauf 1 MM- | MM- | MM- | MM- | 0000 | MeAc MeAc

Aze Aze Aze Aze Aze
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D.4.2 Daten der PilotmaBstabexperimente

In Tabelle 63 sind die Betriebsparameter der stationdren Betriebszustiinde der durchgefiihr-
ten PilotmaBstabexperimente zur reaktiven Trennwandkolonne zusammengefasst. Neben den
typischen Betriebsdaten wie die Verdampfer- und Kondensatorleistung Oy bzw. Ok, dem
Kolonnendruck p und dem Riicklaufverhiltnis R ist auch das wichtige Aufteilungsverhali-
nis der Flussigkeit im Trennwandbereich iMP : iKSP angegeben. AuBerdem ist der erreichte
Methylacetatumsatz Xmeac und das Moleinsatzverhiltnis des Wassers bezogen auf das ein-
gesetzte Methylacetat aufgefiihrt r‘rf,;,,2 /r‘zﬁl&\c, Ferner sind noch fluiddynamische KenngréBen
wie der Druckverlust {iber die gesamten Kolonne ApRTWK | der Druckverlust iiber den Trenn.
wandbereich Ap™ sowie die Gasbelastung am Kopf der Kolonne in Form des F-Faktors F
angegeben, sofern diese Daten bei den einzelnen Experimenten bestimmt wurden. Die ent-
sprechenden Mengenbilanzen, Konzentrations- und Temperaturprofile der jeweiligen Experi-
mente sind in den Abbildungen 100 bis 107 dargestellt.

Tabelle 63: Betrichsparameter der reaktiven Trennwandkolonne im Pilotmafstab bei den ein-
zelnen Experimenten der jeweiligen Versuchskampagnie (* mit Destillatriickfiih-
rung, ¥ ohne Destillatriickfiihrung).

Kampagnie 1 3 =
Experiment 1* i1 # 5 1 & 7 ] & 7]
Xvteac/% 492 [ 413 ] 1,1 | 7724 ] 79,1 802 78.5 89,1
5 [ienc /
i 271 | 292 | 297 | 387 | 437 | 297 || 567 | 503

molmol~!

p/ mbar 9624 | 959 |958.6 | 9643 | 974.1 | 977.2 || 959,7 | 961
Ov/kW 153 | 399 | 399 | 419 | 398 40 41,8 | 399
Ox kW 16,69 | 3898 | 38,79 | 40,34 | 38.37 | 38,7 | 40,71 | 3927
R~ 21,7 | 30,81 | 51,37 | 542,9 | 534,5 | 317,1 || 526,7 | 4984
~MP , . KSP

e 1,200 | 15:9 | 180 4 | 136 | 1364 | 1,674 | 15121
kgh™! : kgh™! i

FKopf 1p,0.5 o056 | 181 | i81 | 136 | 179 1,29 1,37 132
ApRTWK mbar || 44 | 164 | 157 | 20 169 | 178 193 | 169
Ap™ [ mbar = = 736 | 53 893 = £ 8,62
= MM-
Zulauf 1 MM- | MM- | MM- | MM | e | Meae G MeAc
= Aze Aze Aze Aze Z
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0] Destillat
MeAc | 0818 o/a < 7 4:95°kgh
W 0.001 g/ ] AHY
HAc | 0.000 g/g MeAc | 0.819 g/g
MeOH | 0.181 g/g w 0.003 g/g
HA¢ | 0.000 o/g
MeOH | 0.178 g/g
MP 752.Y —
520 °C
X8
MeAc | 0.852 g/g
I W 0.004 o/g
I 3 HAc 0.000 g/g
5 - MeOH | 0.144 g/g
Zulauf 2 o 9,'
6.000 kg/h - o T7
X15 T14 & s 52.4 °C X7
MeAc | 0.000 g/g [526 °c| MeAc | 0.864 g/g
W 1.000 g/g W 0.006 gig
HAc 0.000 g/g HAC 0.000 g/g
MeOH | 0.000 g/g T16 MeOH | 0.130 g/g
66.5 °C
X13 Fomsa] X6
MeAc | 0.866 g/g | 82.7 °c] = MeAc | 0.834 g/g
[ 0.031 glg o W 0.008 g/g
HAc | 0.001 g/g ~ HAc | 0.002 g/g
MeOH | 0.103 gig S MeOH | 0.156 gig
Seitenabzug
558 °C {Produki 2)
X12 4.11 kgh
MeAc | 0.497 g/g X5
W 0.133 g/g MeAc | 0.140 gig
HAc | 0.081 gig W 0.010 gig
MeOH | 0.289 g/g T5 HAC 0.001 g/g
T11 > 61.1 °C MeOH | 0.849 g/g
Xi1 56.6 °C &
hMeAc | 0.094 gig =
W 0.783 g/g = T4 X4
HAc | 0.056 56.4 °C MeAc | 0.079 gig
MeOH | 0.066 g/g W 0.018 g/g
/ HAc 0.002 g/g
MeOH | 0.900 g/g
Zulauf 1
11.110 kg/h Ti5
>
X1a a75C s &
MeAc | 0.819 gig E e
o | [ ; =
c 5
MeAc | 0.134 gig
|MeDH 0.180 g/g W 0.301 g/g
| HAc | 0.097 gig
[ MeOH | 0.468 g/g
X2
Ac | 0
%E <o g:g i) Sumpfabzug
- 997 °C
HAC 0.322 gig [—_'I (Prod:lg;:@h
MeOH | 0.000 g/g X
98.2 °C MeAc | 0.000 g/g
W 0.590 g/g
. | HAc 0.410 g/g
MeOH | 0.000 g/g

Abbildung 100:

Mengenbilanz, Konzentrations- und Temperaturprofile beim Experiment 1.
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X3 -
Destillat
B oo o < 8.253 kg
Iw 0.001 gig 449 °C X10
HAc | 0.000 gig L | MeAc | 0.821
. glg
[mecH T 0.178 g/g W 0.001 gl
H HAc | 0.000 g/a
5 MP 752.Y MeOH | 0.178 gig
X8
MeAc | 0.856 o/g
| W 0.004 g/g
i 1 HAc | 0.000 g/g
MeOH [ 0.140 g/g
Zulaul 2 % %
8.533 kg/h -1 2 T7
X15 [ ma] 5 5 52.4 °C X7
MeAc | 0.000 g/g 1619 °c| MeAc | 0.848 gig
W 1.000 g/g W 0.011 g/g
HAc | 0.000 gig HAc | 0.000 g/g
MeOH | 0.000 g/g T16 e MeOH ] 0.141 g/g
68.2 °C i
X13 R | X6
MeAc [ 0848 gig 1555 *c| - MeAc | 0.667 g/a
w 0.022 gig o w 0.008 g/g
HAc | 0.001 g/g 2 HAc | 0.002 g/g
MeOH | 0.128 g/g % ]MeOH 0.323 gig
T6 Seitenabzug
(Produkt 2)
X12 3.773 kg/h
MeAc | 0629 g/lg X5
W 0.096 g/g MeAc | 0.067 g/g
HAc [ 0.042 gig W 0.010 g/
MeOH | 0.233 gig T5 HAc 0.001 g/g
] > 62.5 °C MeOH | 0.921 g/
Xi1 %65 ¢ by
MeAc | 0.393 g/g o
W 0.126 gig = T4 X4
HAc__ | 0.060 g/g 94.4 °C MeAc o.uog g:
MeOH | 0.421 gig :vAc g-ggg :
MeOH | 0.117 g/g
Zulauf 1
14.717 kg/h T15 - %
X14 489 ‘C g o
MeAc | 0.815 g/g = 15 g —
W [ 0.004 gg [0 ] - ;‘%m -
HAc | 0.001 gig [e87 °c| W = T
MeOH | 0.180 g/g - 0'1“—9’9—
T Ac 141 g
¥ MeOH | 0.088 g/
MP 752.Y
X2 =
T2 | Sur 1g
MeAc | 0.000 g/g [ 9
99.7 °C (Produkt 1)
W 0.715 g/g L'—I 11.224 kg/h
HAc 0.284 g/g X1
MeOH | 0.001 gig < TR (ETRET
w 0.621 g/g
T HAC 0.377 glg
MeQH | 0.000 g/g

Abbildung 101: Mengenbilanz, Konzentrations- und Temperaturprofile beim Experiment 2.
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5 Destillat
VeAs T05T3 95 < 4991 kg
W 0.004 g/g 449 °C X10
HAc | 0.000 g/g | ] MeAc | 0.813 g/g |
MeOH | 0.184 g/g il 0.003 g
[ 19 ] HAC 0.000 g/g
52.0 °C MP 752.¥ = MeOH | 0.184
X8
MeAc | 0.809 g/g
T W 0.001 g/d
I T HAc | 0.000 gig
MeOH | 0.190 g
Zulauf 2 % %
8.112 kg/h = 2 T7
X15 | AT | & % 522 °C X7
MeAc | 0.000 g/g [ 605 °c] MeAc | 0.809
W 1.000 g/g W 0.002
HAc | 0.000 g/g I HAc | 0.000 gig
MeOH | 0.000 g/g Ti6 MeOH | 0.189 gig
[t ) | B | X6
[MeAc ] 0.502 gig |64.2 °c| 2 MeAc | 0.802 g
w 0.033 g/g g w 0.010 g/
HAc | 0.000 g/g = HAc | 0.001 g/
MeOH | 0.465 gig = MeOH | 0.187 g/
Seitenabzug
639 °C (Produkt 2)
Xi2 9.132 kg/h
MeAc | 0.147 gig X5
W 0.202 g/g MeAc | 0.771 g/g
HAc | 0.010 g/g W 0.007 glg
MeOH | 0.641 g/g T5 HAc | 0.000 gig
[T ] > 52.9 °C MeOH | 0.222 g/g
[ X11 857 °c] =
MeAc | 0.092 gig 5
W 0.185 gig = 14_| X4
|HAc [ 0.011 g/ 3.7 °C | MeAc | 0.006 g/g.
|MeOH 0.711 gig W 0.010 g/g
HAC 0.000 glg
MeOH | 0.983 g/
Zulauf 1
14.467 kg/h T15
X14 48.5 °C = 5
MeAc | 0.775 g/g E g
W 0.022 g/g nu“ X3
mgH 3,281 g/g 68.3 °C MeAc | 0.001 g/g
.201 g/g W 0.362 glg
| | HAc | 0.007 gig |
¥ [MeoH [ 0830 g/
MP 752.Y ——-
X2
MeAc | 0.00
WE E o 952 :jg I-Tl Sumpfabzug
i 99.1 °C
HAc | 0.047 gig Lee) tP’°:‘;':G"L “
MeOH | 0.000 g/g T X
MeAc | 0.000 gt
W 0.956 g/g _
| HAc 0.044 g/g |
MeOH | 0.000 glg

Abbildung 102: Mengenbilanz, Konzentrations- und Temperaturprofile beim Experiment 3.
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X3
Destiliat
o < 0.5 kgh
N 00% oy X10
s MeAc | 0.813 gig
e 0 g/g W 0.002 g/g
HAc 0.001 g/g
MP 752.Y - MeOH | 0.183 g/g
52.0 °C
X8
MeAc | 0.83% g/g
| W 0002 gig
: 1 HAc | 0.000 /g
MeOH | 0.159
Zuiaui 2 % % 4
8.286 kg/h 2 = T
Xi5 g 2 524C X7
MeAc | 0.000 gig 628 °C MeAc | 0847 gig
W 1.000 g/g W 0.006 g/g
HAc [ 0.000 g/g = HAc | 0.000 g/g
MeOH | 0.000 g/ig 2 MeOH | 0.146 g/g
o
X13 Ti3 : — ]
MeAc | 0.870 gig 1 55.3 =c| - [MeAc | 0.823 gig
W 0.025 g/g :_. I w 0.006 gig
HAC 0.000 g/g ~ HAc 0.001 g/
MeOH | 0.105 gig L = MeOH | 0.171 g/g
; 6 Seitenabzug
(Produkt 2)
X2 6.39 kg/h
MeAc | 0.648 gig X5
w 0.076 g/g MeAc | 0.248 gk
HAc | 0.040 gig W g‘ggs g;g
MeCH | 0236 gig T5 HAG 001 g/g
| | > 60.8 °C MeOH | 0.747 gig
X33 [553¢] &
MeAc | 0.159 gig o
W 0.710 gig = T4 x4
HAc [ 0.026 g/g 62.7 °C MeAc | 0.078 gig
MeOH | 0.105 g/g \:'A gg;}.z’ g;g
c .002 g/g
MeOH | 0.908 g/
Zulauf 1
10.310 k T15 - o
X14 477 °C o o
MeAc | 0.806 g/g E E
X3
W 0.009 gl [_To ] Ac_] 0.089 g/
HAC | 0.001 g/ s8¢l w e
MeOH | 0.184 g/g : I e e g]z
C 5
¥ MeOH [ 0.294 g/g
MP 752.Y
MeAc 3}%00 glg ] T2 | Sumpfabzug
: g
W 0674 g/g o1 c] (Pruc::;t‘li .
HAc | 0326 gig ]
T1 X1
MeCH | 0.000 g/g { [ 986 °C| MeAc | 0.000 gf
W 0.577 g/g
I HAc | 0.423 g/g
MeOH | 0.000 g/g

Abbildung 103: Mengenbilanz, Konzentrations- und Temperaturprofile beim Experiment 4.
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T Destillat
MeAc | 0.814 glg ( a7 | :1,;33 kg/h
W 0.001 glg 241 °C
HAc | 0.000 g/g [ | MeAc | 0.816 g
MeOH | 0.185 g/g W 0.001 gig

T HAZ | 0.000 o
= 0.162
0 MP 752.Y MeaE 24

X8
MeAc | 0.834 g/g
I W 0.005 g/g
i 2 HAC 0.000 g/g
MeOH | 0.161 g/g

Zulauf 2 % E
6.955 kg/h 2 s T7

X15 [Ta] 5 g 52.6 'C X7
MeAc | 0.000 g/g | 623 °C] MeAc | 0.835 gig
W 1.000 g/g W 0.002 g/g
HAc 0.000 g/g i HAc 0.000 g/g
MeOH | 0.000 g/g MeOH | 0.163 gig

X13 [T ] X6
MeAc | 0.865 g/g [55.3°C] MeAc | 0.817 g/g
w 0.024 gl W 0.005 gl

HAc 0.000 g/g
MeOH | 0.177 g/g

T6 Seitenabzug
(Produkt 2)
3.389 kgh
X5

HAc | 0.001 g/g
MeOH | 0.110 g/g

MP 752.Y

fs—

X12
MeAc | 0.655 glg

W 0.065 g/g MeAc | 0.286 g/g
HAc 0.032 g/g W 0.010 g/g
MeOH | 0.247 gig T5 HAc | 0.001 g/g
| B | > 637 °C MeOH | 0.703 g/g
X11 [E5ac] 8
MeAc | 0637 =
637 g/g a
W 0.084 gig = T4 X4
HAc [ 0.046 gig 91.6 °C MeAc | 0.007 g/g
MeOH | 0.233 g/g W 0.884 g/g
HAc | 0.033 g/g
MeOH | 0.075 g/g
Zulauf 1
6.589 kg/h T15
X14 47.8 °C = o
MeAc | 0.893 gig = 2
W 0.003 gig [Tio] = = X3
HAc | 0.001 gig 155.7 °c] MeAc | 0.091 g/g
MeCH | 0.003 g/g W 0.567 g/g
L | HAc | 0.119 g/g
¥ MeOH | 0.224 gig
MP 752.Y g
~ 99.8 °C
\TveAc ggg? 9;‘9 L Sumpfabzug
e 5329 ;g (Produkt 1)
MeOH | 0.000 g/g G | __—9_;9(15 —
< 98.9 °C MeAc | 0.000 g/g
w 0.550 g/g
1 HAc | 0.450 glg
|MeOH | 0.000 gig |

Abbildung 104: Mengenbilanz, Konzentrations- und Temperaturprofile beim Experiment 5.
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[ X9
Destillat
MeAc | 0.810 Z
|W 0.008 353 | _Ti7 ] 0.82 kg/h
|HA D002 e 2
o= 15002 gy L | MeAc | 0.816 alg
|meOH | 0.180 g/g
W 0.002 g/g
HAc | 0.001 gig
MP 752.Y - MeOH | 0.180 g/g
52.4 °C
X8
MeAc | 0.821 g/g
1 W 0.010 gig
4 1 HAc__| 0.002 gig
MeOH | 0.166 g/
Zulaut 2 = = =
5.240 kg/h - ] T7
X15 ot ] S g 52.7 °C X7
MeAc | 0.000 g/g [ 826 °c] MeAc | 0.828 gig
W 1.000 gig W 0.009 g/g
HAc | 0.000 g/g : HAc 0.002 g/g
MeOH | 0.000 g/g MeOH [ 0.161 a/g
64.0 °C
X13 LT3 | X6
MeAc | 0.854 g/g 155.1 °C] = MeAc [ 0.822 gig
w 0.028 gig g W 0.006 g/g
HAc 0.002 glg ~ HAc 0.001 g/g
MeOH [ 0.116 g/g 5 MeOH [ 0.171 g/g
Seitenabzug
54.7 °C (Produkt 2)
| X12 4.04 kg/h
MeAc | 0.670 gig . X5
W 0.079 g/g MeAc | 0.152 gig
HAc | 0.039 g/g W 0.282 alg
MeOH | 0.211 g/g T5 HAc 0.006 gfg
Ti1 > 80.5 °C MeOH | 0.560 g/g
X11 556 °C ]
MeAc ] 0.657 9lo &
w 0.087 g/g = T4 X4
HAc | 0.048 g/g 947 °C MeAc_| 0.006 g/
MeOH | 0.207 g/ W 0.873 g/g
HAc 0.063 g/g
MeOH | 0.058 g/g
Zulauf 1
7.290 kg/h T15 > >
X14 S o
MeAc | 0.994 g/g s s
W 0.002 glo [Ti0 | = [ X3
HAc | 0.000 g/ 563 °c| IMeAc 0.021 g/
MeOH | 0.003 g/g W 0.695 gig
| |HAc [ 0.170 g/
] |MeOH [ 0.114 g/g
MP 752.Y 100.2 °C
X2
MeAc | 0.000 g/g | L | Sumpfabzug
W 0525 ola 101.1 °C (Produkt 1)
HAc | 0475 ola —s] x:m kgh
MeOH | 0.000 g
z g 1000 °C MeAc ] 0.000 gig
W 0.399 glg
I HAc 0.601 g/g
MeOH | 0.000 g/g

Abbildung 105: Mengenbilanz, Konzentrations- und Temperaturprofile beim Experiment 6.
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Y3 Destillat
MeAc | 0.817 g/g 4 | T17 | 0.52 kg/h
W 0.001 gig |ﬁ|,5_=c| X10
HAc | 0.001 g/g | [MeAc | 0.809 g/g
|MeOH [ 0.182 g/g W 0.006 g/g
HAc 0.002 glg
MeOH | 0.183 g/g
MP 752.Y 5
I 518 c]
X8
MeAc | 0.854 gig
| W 0.004 g/g
: 1 HAc 0.001 g/g
MeOH | 0.142 g/g
Zulaut 2 e E
10.110 kgl 2 i3 7
X15 Eoma ] % % 52.4 °C] X7
MeAc | 0.000 g/g |53.3 *c| MeAc | 0.851 g/
Iw 1.000 gig W 0.004 g/g
HAc | 0.000 gig HAc | 0.000 g/g
MeOH | 0.000 g/g T16 MeOH | 0.145 g/g
69.4 °C
Xi3 [Ti3 ] X6
MeAc | 0.873 g/g [55.4 °C] i MeAc | 0.839 g/g
W 0.031 g/g % W 0.002 gig
HAc 0.001 g/g ~ HAC 0.000 g/g
MeCH | 0.085 gig g MeOH | 0.160 g/g
Seitenabzug
{Produkt 2)
X12 543 kg/h
MeAc | 0.597 g/g X5
w 0.093 g/g MeAc | 0.213 gig
HAc | 0.036 gig_ W 0.011 gig
MeOH | 0.274 g/g T5 HAc | 0002 g/a
[ aeanr] > 62.9 °C MeOH [ 0.775 g/g
X11 [578°C| o
MeAc | 0.319 g/g =
W 0.125 g/g = T4 X4
HAc | 0.049 g/g 94.3 °C MeAc | 0.004 gig
MeOH | 0.508 g/g w 0.865 g/g
HAc 0.035 g/g
MeOH | 0.097 g/g
Zulauf 1
9.010 kg/h Ti5
X4 473 °C & 3
MeAc | 0.814 gig g 2
W 0.009 g/g = ]
HAc | 0.002g/g | MeAc | 0.001 gig
MeOH | 0.176 g/g W 0753 olg
L | HAc | 0.122 gig
+ MeOH | 0.124 gig
= MP 752.Y
yve.t\c ggg; a/g | I ] Sumpfabzug
.753 g/g (Produkt 1)
HAc [ 0.122 gig 13.17 kgh
MeOH | 0.124 ola F 1 l X1
< 98.4 °C MeAc | 0.000 g/g
l w 0.666 g/g
[ HAc | 0.334 gig
MeOH | 0.000 g/g

Abbildung 106: Mengenbilanz, Konzentrations- und Temperaturprofile beim Experiment 7.
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X9 Destiliat
MeAc | 0.820 99 E 0.53 ka/h
W __ 10001 g/g 426 °C X10
HAc | 0.001 gig | MeAc | 0.817 g/
MeOH | 0.179 glig W 0.000 gig
T HAc | 0.000 g/g
520°C MP 752.Y MeOH | 0.183 gig
T8
51.9 °C
X8
MeAc | 0.838 g/g
| w | 0.001 gig
: ) HAC__| 0.000 g/g
MeOH | 0.161 g/
Zulaui 2 L o : —
7.100 kg/h e 4 7
X15 L | S 5 524 °C X7
MeAc | 0.000 gig 1532 *C} MeAc | 0.838 g/g
W 1.000 g/g W 0.001 g/g
HAc | 0.000 g/ig l HAc 0.000 g/g
|MeOH | 0.000 gig Ti6 MeOH | 0.161 g/g
X13 T13 X6
MeAc | 0.835 glg = MeAc | 0.496 g/g
W 0.019 gig o W 0.001 g/g
lH:Ac 0.000 /g 2 HAc | 0.000 g/g
MeOH | 0.146 gig g MeOH | 6.503 g/g
—H Seitenabzug
548 °C (Produkt 2)
X2 2.71 kg/h
MeAc | 0.670 gig X5
W 0.070 glg MeAc | 0.074 gig
HAc | 0.031 gig w 0.098 g/g
MeOH | 0.230 g/g = 5 HAC 0.002 g/lg
T11 > 83.5 °C MeOH | 0.827 g/g
Xi1 lﬁﬁl— &
MeAc | 0.652 g - o
w .080 312 = T4 X4
HAc | 0.038 g/g 551 "C :;'lveAc gggg g:‘,g
|[MeOH | 0.230 g/g e 0.047 ol
MeOH | 0.066 g/g
Zulauf 1
5.800 kg/h T15 5 >
X14 473 °C o o
MeAc | 1.000 1= 5
W [0.000 3’;; 7] = = ;:; e
HAc | 0.000 gig 594 °C ?I"'VEA" o gfg
MeOH | 0.000 g/g T T D 0.122 gl
¥ MeOH | 0.222 git
MP 752.Y
X2
MeAc | 0.048 o/ I 1m;r$ njc s;::;rg::lz '1')9
W 0608 gig Lt el 9.66 kg/h
HAac [ 0.122 gig = I
MeOH | 0.222 g/ S MeAc | 0.000 g/g
W 0.573 g/g
I HAC 0.427 g/g
MeOH | 0.000 g/g

Abbildung 107: Mengenbilanz, Konzentrations- und Temperaturprofile beim Experiment 8.
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D.5 Simulation und experimentelle Validierung

In den Abbildungen 108 und 109 ist fiir weitere zwei Experimente (Experiment 5 und 6) der
Vergleich zwischen der Simulation mit dem Gleichgewichtsstufenmodell unter Beriicksich-
tigung der Reaktionskinetik und den experimentellen Daten dargestellt. In den Tabellen 64
und 64 ist der Vergleich der berechneten und experimentell ermittelten Druckverluste fiir die

Experimente 5 und 6 dargestellt.

Tabelle 64: Reaktive Trennwandkolonne im PilotmaBstab: Vergleich der berechneten und ex-
perimentell ermittelten Druckverluste (Experiment 5).

Simulation | Experiment
KSP MP
Ap™ /mbar 725 1091 8,93
ApR™WE /mbar || 11,61 15,27 16,9

Tabelle 65: Reaklive Trennwandkolonne im PilotmaBstab: Vergleich der berechneten und ex-
perimentell ermittelten Druckverluste (Experiment 6).

Simulation | Experiment
KSP MP

Ap™ /mbar 14,22 10,91 L
ApR™WK /mbar || 18,58 15,27 17,8
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Konzentrationsprofil der Fliissigphase und Temperaturprofil der reaktiven
Trennwandkolonne im PilotmaBstab (links: reaktive Trennwandseite, rechts:
Bereich oberhalb, rechts und unterhalb der Trennwand: dunkelgrau unterlegt:
Trennwandbereich, hellgrau unterlegt: Reaktionszone): Vergleich zwischen

experimentellen Daten (® MeAc und 1, B

W, A HAc, ¥ MeOH, Experi-

ment 5) und Simulation (— MeAc und 7, -+ W, --- HAc, --- MeOH).
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Abbildung 109: Konzentrationsprofil der Fliissigphase und Temperaturprofil der reaktiven
Trennwandkolonne im PilotmaBstab (links: reaktive Trennwandseite, rechts:
Bereich oberhalb, rechts und unterhalb der Trennwand: dunkelgrau unterlegt:
Trennwandbereich, hellgrau unterlegt: Reaktionszone): Vergleich zwischen
experimentellen Daten (® MeAc und r, B W, A HAc, ¥ MeOH, Experi-
ment 6) und Simulation (— MeAc und 1, - - - W, --- HAg, --- MeOH).
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