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Symbolverzeichnis

Lateinische Symbole

Symbol  Bezeichnung Einheit

a attraktiver Parameter der Zustandsgleichungrinvigchung drfibar mol?
ai attraktiver Parameter der Komponente i ®thar mol?
8m Wechselwirkungsparameter zwischen den Hauptgrupped m K

b Covolumen —

bj Kreuzparameter der quadratischen b-Mischungsregel dm3 mot*
Brm Wechselwirkungsparameter zwischen den Hauptgrupped m —

c Molwarme des idealen Gases J gl
C Konzentration mol dmi®
c Volumentranslationsparameter der reinen Kompanent dm3 mot
Ci Volumentranslationsparameter der Komponente i iflschung  dm?3 mot
Cnm Wechselwirkungsparameter zwischen den Hauptgrupperd m ~ K!

f Fugazitat bar

F Zielfunktion —

= Feedstrom m?3 h'

G Gibbssche Enthalpie J mot*

g molare Gibbssche Enthalpie J thol
g partielle molare Gibbssche Enthalpie J ol
h molare Enthalpie J mol*

H Henry-Konstante bar

K Trennfaktor —

K Gleichgewichtskonstante —

L Fliissigstrom m3 h'

L, M, N Parameter der Twa-Funktion —

m Molmasse kg mof*
m Mischung —

n Molmenge mol

P Druck bar

Q relative van der Waalssche Gruppenoberflache —
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Dampfstrom
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Molanteil in der Flissigphase

Gruppenmolanteil
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Zusammensetzung

J mol* K™
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Griechische Symbole
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dimensionslose Zeit
chemisches Potenzial
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Fugazitatskoeffizient
Gruppenaktivitatskoeffizient

Oberflachenanteil

Anzahl der Strukturgruppen, stéchiometrischer Rakto

Differenz zweier Werte
Abbruchkriterium

J mol*
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Symbol  Bezeichnung

E Exzessanteil

id ideal

L liquid, flissig

M Mischung

S Sattigungszustand
S solid, fest

Sub Sublimation

\% vapor, dampfférmig
o] Standardzustand
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Symbol  Bezeichnung

abs absolute GroRRe

ber berechnete Grol3e

exp experimenteller Wert

gen generalisiert

] Komponenten i,j

kr kritische Grolie

m GroRe am Schmelzpunkt
n bei konstanter Molmenge
max Maximalwert

P bei konstantem Druck

PR Peng-Robinson

r reduzierte Grol3e

ref Referenzgrolie

res Restantell

T bei konstanter Temperatur
u GrofRe am Umwandlungspunkt
v bei konstantem Volumen

-VI -



Sonderzeichen

Symbol  Bezeichnung

o0 bei unendlicher Verdiinnung
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- partielle Gro3e

Abkirzungen

Symbol Bezeichnung

2M1B 2-Methyl-1-buten
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DDB Dortmunder Datenbank
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ROLSI Rapid online sample injection
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Kapitel 1 - Einleitung

1 Einleitung

Vor dem Hintergrund der Wirtschaftlichkeit und darder Konkurrenzfahigkeit auf dem
Weltmarkt steigt der Bedarf an zuverlassigen, tlogrmysikalischen Daten in weiten
Bereichen der Industrie stetig an. Besonders digetlk Weltwirtschaftslage hat einmal mehr
die Notwendigkeit des Uberlegten Einsatzes von &®eesen in der Produktion deutlich
gemacht. Um eine mdglichst 6konomische Produktiorezeichen, werden zur Auslegung
und Optimierung einzelner Grundoperationen [1] oganzer Anlagen in der chemischen,
pharmazeutischen, erddl- und erdgasverarbeitendemustrie  Bilanzgleichungen
mathematischer Modelle mit Hilfe von Prozesssinarkt gelost.

Dabei hangt die Zuverlassigkeit der Simulation nedfigh von der Qualitat der in die
Simulation eingeflossenen, thermophysikalischere®ath. Neben Reinstoffdaten, wie zum
Beispiel Dampfdruck, Dichte, Molwarme und Verdammjeenthalpie werden insbesondere
Gemischdaten wie Phasengleichgewichte, Exzessgrdlehten und Enthalpien bendtigt.
Auf Grund der Bedeutung von thermischen Trennveeiatwie Rektifikation, Absorption,
Extraktion, Kristallisation, ..., sowie mehrphasidgeaktoren [2] ist insbesondere die genaue
Kenntnis des Phasengleichgewichtverhaltens deriligggea Komponenten von grol3er
Wichtigkeit. Der experimentelle Aufwand zur Messungles Dampf-FlUssig-
Gleichgewichtverhaltens eines Multikomponentengysteist immens. Legt man die
Annahme zugrunde, dass eine Messung in 10 Mol-%i&ah erfolgt, so mussten fir ein
System mit 10 Komponenten zum Beispiel 92378 Pulbldievorgegebenem Druck oder
Temperatur gemessen werden. Dies entspricht b&elSpunkten pro Tag einer Messdauer
von etwa 37 Jahren. An diesem Beispiel wird schaelitlich, dass der Verfahrensingenieur
auf Modelle angewiesen ist, die es ihm ermoglichiia, benodtigten thermophysikalischen
Daten zuverlassig vorauszuberechnen, da die expetaitle Bestimmung aller notwendigen

Eigenschaften schlichtweg unmaéglich ist.

Lange Zeit wurden in diesem Zusammenhang bevorzfigtiodelle zur Korrelation
experimenteller Phasengleichgewichtsdaten einged@i& zunachst nur fir binare Systeme
anwendbaren gModelle wurden durch das von Wilson vorgeschlagiteelell der lokalen
Zusammensetzung [3] multikomponentenfahig. Es dakibn aus, dass sich mikroskopische
und makroskopische Zusammensetzungen durch intekolare Wechselwirkungen
voneinander unterscheiden. Diese Erweiterung waun@age fur die Entwicklung

verschiedener gModelle wie zum Beispiel der Wilson-Gleichung, demn Renon und
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Kapitel 1 - Einleitung

Prausnitz entwickelten Modell NRTL [4] und dem vAbrams und Prausnitz entwickelten
UNIQUAC-Modell [5], bei denen die Wechselwirkungspaeter durch Anpassung an
experimentelle, bindre Phasengleichgewichtsdatemttett werden. Im Zusammenspiel mit
Reinstoffdaten kann mit Hilfe der Parameter das sBhgleichgewichtsverhalten von
Mehrkomponentensystemen beschrieben werden. NRALUNMIQUAC erlauben neben der
Beschreibung des VLE-Verhaltens auch die Beschngibuvon Flissig-Flissig-
Gleichgewichten. Erforderlich und damit nachteilgy die Anpassung an experimentelle
Daten, die nicht fur jeden bendtigten Fall zur \dging stehen.

Dies fuhrte zu der Entwicklung von Gruppenbeitragdrmaden wie UNIFAC [6] oder mod.
UNIFAC (Do) [7, 8], mit deren Hilfe das Phasenglgewichtverhalten vorhergesagt werden
kann. Das zu beschreibende System wird dabei mightbei den G-Modellen NRTL und
UNIQUAC als Gemisch bestehend aus einzelnen Modgkikondern als Mischung aus
verschiedenen Strukturgruppen betrachtet, zwischdenen Wechselwirkungsparameter
angepasst werden. Da es sehr viel weniger Strukippgn als denkbare Molekile gibt,
kdnnen mit vergleichsweise wenigen Parametern \@gisteme in ihrem realen Verhalten
beschrieben werden. Ed/lodelle liefern gute Ergebnisse auch fiir polarest&ye,
beschréanken sich jedoch in ihrem Anwendungsbereich unterkritische Systeme bei

moderaten Driicken.

Im Vergleich zu §Modellen bringt der Einsatz kubischer Zustandstiengen [9,10,11,12]
einige Vorteile mit sich. So wird die Realitat ina@pf- und Flissigphase gleichermal3en
erfasst und das Druck-Volumen-Temperatur-Verhalten unpolaren bzw. leicht polaren
Systemen kann auch mit Uberkritischen Komponenterbl@mlos vorhergesagt werden.
Gleichzeitig fallen bei der Phasengleichgewichtsbenung fir die Prozessauslegung
unerlassliche Gro3en wie z.B. Dichten, EnthalpiEntropien und Warmekapazitaten an.
Anders als GModelle beriicksichtigen Zustandsgleichungen awferdie Druckabhangig-
keit der Gibbs-schen Exzessenthalpie. Daher komigénhrer Hilfe auch Effekte wie die

Druckabhangigkeit von Mischungsliicken wiedergegelerden.

Die Entwicklung zuverlassiger=eMischungsregeln wie HV [13], MHV1 [14] oder PSRK
[15] ermoglichte die VerknUpfung von Gruppenbeisteanzept und Zustandsgleichung zur
Gruppenbeitragszustandsgleichung und fiihrte zu r ebeutlichen Verbesserung der

Vorhersagequalitat polarer Systeme. Die Grupperdgszustandsgleichung PSRK, eine
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Kapitel 1 - Einleitung

Verknupfung des Gruppenbeitragsmodells UNIFAC mier dSoave-Redlich-Kwong-
Zustandsgleichung ist so erfolgreich, dass siehbige weltweite Anwendung findet und in
kommerziellen Prozesssimulatoren dem Verfahrensiege als Werkzeug zur Verfigung
steht.

Nichts desto trotz kann keines der bislang entwiekeModelle als universell bezeichnet
werden. Nach wie vor muss der Verfahrensingeniger \arschiedenen Modelle, ihre
Anwendungsgebiete und Grenzen kennen, um sie gezieBerechnung aller notwendigen
GroRen einsetzen zu konnen. Stiunde dem Verfahgersgur ein universell einsetzbares
Modell zur Verfigung, mit dessen Hilfe er zuverigssamtliche in der Prozesssynthese
anfallenden GrolRen berechnen kdnnte, wéare die$ michmit einer deutlichen Erleichterung
seiner Arbeit verbunden, sondern wirde auch eirenlidnen Wettbewerbsvorteil mit sich
bringen. Mit der volumentranslatierten Peng-Robm&vuppenbeitragszustandsgleichung
VTPR [16] veroffentlichten Ahlers und Gmehling irahi 2001 eine Modell, bei dem durch
systematische Analyse und Weiterentwicklung diesteai Schwachen des populdren PSRK-

Modells beseitigt werden konnten.

Da bisherige Publikationen vielversprechende Rawulimit dem VTPR-Modell zeigen
[17, 18, 19, 20, 21, 22], soll im Rahmen dieseréhritiberprift werden, in wieweit sich das
VTPR-Modell als moderne Gruppenbeitragszustandsgleig universell fir den Einsatz in

der Synthese thermischer Trennprozesse einsetzegaegebenenfalls weiterentwickeln lasst.
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2 Das VTPR - Modell

Die systematische Analyse des PSRK-Modells zeigtsdseine Schwachen auf der Soave-
Redlich-Kwong-Zustandsgleichung und dem Grupperdgsimodell UNIFAC basieren und
sich unter anderem in einer schlechten Wiederga&be-hiissigdichten von Reinstoffen und
Stoffgemischen auf3ern. Ebenfalls problematischt glh die Vorhersage asymmetrischer
Systeme, Exzessenthalpien und Grenzaktivitatskoefiien mit PSRK dar. Aul3erdem zeigt
die Mathias-Copeman-Funktion [23] einen physikalisch nicht sinnvoll®irlauf fir hohe
reduzierte Temperaturén

Ausgehend von den Erfahrungen mit PSRK wurde VTREhmem Baukastenprinzip aus der
Peng-Robinson Zustandsgleichung, dem Konzept ddunvntranslation nach Peneloux
et al. [24], modernen Mischungsregeln fur die Patama undb nach Chen et al. [25] und
dem Gruppenbeitragsmodell ,modified UNIFAC (Do)“saammengesetzt. Zur Beschreibung
der Temperaturabhangigkeit des attraktiven Paramek®mmt die von Twu et al.
vor-geschlagene-Funktion zur Anwendung [26]. Tabelle 2.1 zeigt diee Unterschiede
beider Modelle im Uberblick.

Modul PSRK VTPR
. . Peng-Robinson
Zustandsgleichung Soave-Redlich-Kwong _
(volumentranslatiert)
a-Funktion Mathias-Copeman Twu

E
Mischungsregel = 1 b A_vy i e
JsTed bRT Z IqRT+ A[ RT Z‘X " ] b Z‘ ''b, -0.53087

a- Parameter A =-0.64663 P, =1atm
Mischungsregel b =( b +5™) /2
b=3xb _
b - Parameter P b—Z;Xi L
a) original UNIFAC Parameter temp.- abhangige

- - Information _
b) temp.- abhangige PSRK Parameter VTPR Parameter

Datenbasis VLE, GLE VLE, GLE,iSLE,y%, ...

Tabelle 2.1:Vergleich der Module der PSRK- und VTPR-Gruppenbgirustandsgleichung.

. : : . T
! Die reduzierte Temperatur ist definiert = —.
kr
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2.1 Die Zustandsgleichung

Die Peng-Robinson-Zustandsgleichung geht auf dee Ider kubischen Zustandsgleichung
von Johannes Diderik van der Waals zurtick (Gl.)j2.Dieser vertffentlichte 1873 im

Rahmen seiner Doktorarbeit einen mathematischeratansnit dem zum ersten Mal die
Effekte Verdampfung und Kondensation, das Zwei-BhdSebiet sowie kritische

Phanomene mit nur zwei Parametanmndb beschrieben werden konnten.

2.1)

Wahrend im repulsiven Teil der van der Waals Glenghder Parametdr das Volumen der
dichtesten Packung der Molekile beschreibt, berdickigt im attraktiven Teil der Gleichung
der Parameten die anziehenden Kréafte zwischen den verschiedévielekilen. Da die
kritische Isotherme im kritischen Punkt einen Spttekt zeigt (Abb. 2.1), kdnnen hier beide

Parameter direkt aus den kritischen Daten berecherten.

Schmelzkurve
Kristallisationskurve

. 2:
o \\ kritischer Punkt (%PJ = (gv—f] =0
F;(r T l I O~ N\ Tie Tie

\ \\ AN Taulinie
P*(T) A

|
|
I
I
I
yal4
)\&//
/N 7/
/
/
/
/

Abb. 2.1: Pv-Diagramm eines reinen Stoffs.

Die van der Waals — Gleichung liefert jedoch nurrsehlechte Ergebnisse fir Flissigdichten
und Dampfdriicke und so wurde eine enorme AnzahMVadifikationen zur Verbesserung

dieser Vorhersageergebnisse vorgeschlagen.
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Redlich und Kwong machten den attraktiven Term teraturabhangig [10] und erreichten so

eine deutlich bessere Wiedergabe der Dampfdrick€Z@)).

_RO _ a
v—-b T°°v(v+Db)

2.2)

Die Soave-Modifikation der Redlich-Kwong-Gleichu(@l. (2.3)) bestand in der Einfihrung

einer Temperaturabhangigkeit des attraktiven Paenenit Hilfe einerx-Funktion [11].

5 ROT__a()

v-b v(v+Db) (2:3)

Hier kann entweder eine generalisierte Form (GH)j2mit dem azentrischen Fakter als

zusatzlichen Parameter zur Beschreibung des Tetoperdlusses auf den Dampfdruck
o, (T)=[1+(0.48+ 1.574y - 0.17&° )@ T § (2.4)

odera-Funktionen wie die von Mathias-Copeman [23] unduTj&6] zum Einsatz kommen,

bei denen die Parameter aus Anpassungen an expe&ltaeReinstoffdampfdriicke erhalten
werden. Der Einsatz der generalisierteRunktion in der Soave-Redlich-Kwong-Gleichung
fuhrte zu einer Verbesserung der Dampfdruckbereoptoesonders hinsichtlich der Kohlen-
wasserstoffe. Verglichen mit der Redlich-Kwong-Fokannte die Qualitat der Dichte-

berechnung jedoch nicht wesentlich gesteigert werd#st mit der Publikation der Peng-
Robinson-Zustandsgleichung 1976 [12] mit einemhiegeanderten attraktiven Teil

_RIT _ a(T)
" v-b v(v+Db)+ b(v-b)

(2.5)

und einer modifizierten-Funktion
o, (T)=[1+(0.37464+ 1.54226 - 0.2699¢ N1 5T ? (2.6)

wurde eine deutliche Verbesserung der Dichteberedherreicht.
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Am Beispiel von Methanol im Sattigungszustand z&gb. 2.2 die deutlichen Unterschiede

in der Vorhersagequalitat der Dichten der einzelfestandsgleichungen.

Methanol

p [mol/dm 3] &

iy
a1
!

05 0.75 T 1

Abb. 2.2: Experimentelle €) [27] und vorhergesagte Dichten fur Methanol intti§éngszustand.

Im Vergleich mit SRK zeigt die Peng-Robinson-Zusisgleichung eine deutlich bessere
Beschreibung besonders der Flissigdichten, istcfedzbenfalls nicht in der Lage, eine

quantitativ richtige Beschreibung der experimeeteDaten zu liefern.

2.2 Das Konzept der Volumentranslation

Abhilfe schafft hier das 1982 von Peneloux et alblzierten Konzept der Volumen-
translation [24]. Es korrigiert den von kubischemusndsgleichungen verursachten,
systematischen Fehler in der Dichteberechnung duteh Addition eines konstanten
Parametersc zu dem berechneten Volumen. Diese Idee ist in AhB. dargestellt und
entspricht einer phasengleichgewichtsneutralen zdatalverschiebung der Pv-Isotherme.
Aus Grinden des besseren Verstandnisses wurde alafbeine malRstabsgetreue Darstellung

verzichtet.
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‘experimentell

experimentell
" kubische Zustandsgleichung

P \ '+ kubische Zustandsgleichung P \
P A P A
ke AR . e D\
i / \\ ~_kritischer Punkt \\ ~_kritischer Punkt
'\ 1
ll \\ \\
J N . R
L \ Volumentranslation \
| ; > \
':I/KOEXI stenz- C = Vper, — Verp, w stenz- °,
¥ gebiet \ iet N\
I Ny \
ll I': 14 /7”*~\\ K N / /"‘\ K N
/Y Ay s Isotherme 271 7w N Isotherme
ps U H & SN pPs b
I AR N—
ll c ".// H c S ~
I \ ~ Seo Seo
! \ “\MAXWELL — RN MAXWELL — el
' KONSTRUKTION o KONSTRUKTION o
vt vkt w log v Vb vk W log v

Abb. 2.3: Phasengleichgewichtsneutrale Horizontalverschiglilen Pv-Isotherme.

Diese Verschiebung bringt experimentelle und bearetd Isotherme bei einer Referenz-
temperatur zur Deckung, wodurch eine deutlich resBeschreibung der Dichten tber einen

breiten Temperaturbereich erreicht werden kann. Blefluss des Konzepts der Volumen-

translation auf die Vorhersagequalitat des VTPR-#isdst in Abb. 2.4 deutlich erkennBar

30
I Methanol
e VTPR
2
[
E
o
15
0 i
0.5 0.75 T 1

Abb. 2.4: Experimentelle€) [27] und vorhergesagte Dichten fiir Methanol intti§éngszustand.

2 Die Einfilhrung eines temperaturabhéngigen Trainsisparameters c(T) verbessert die Vorhersageguidit
der Néahe des kritischen Punktes, fiihrt nach Ahéstech im Gegensatz zu einer konstanten Volumesiaion

bei tiberkritischen Bedingungen zu einer Uberschmgjcier Isothermen [29].
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Der im Weiteren als Translationsparameter bezetehiarameterc lasst sich bei einer
reduzierten Temperatur von 0.7 nach Gleichung @mjtteln.

C=Vpg = Ve (2.7)
Die experimentelle Dichte wird dabei aus der Katieh von Messdaten mittels der
DIPPR116 - Gleichung erhalten, die berechnete Bielngibt sich aus der Vorhersage mit der
Peng-Robinson Zustandsgleichung. Fur Methanoliest ith Abb. 2.5 dargestellt.

1000
— Methanol
& A Qoo
Ee) TR,
= e
< | DIPPR 11;\\\‘
Peng-Robinson
600 -
T,=0.7
200 ; . :
170 270 370 470 1 K] 570

Abb. 2.5: Experimentelle Dater] [27], Ergebnisse der DIPPR116-Korrelatier) ind mit der PR-EOSH) vorhergesagte
Flissigdichten fur Methanol.

Neben der kritischen Temperatur von Methangl & 512.6 K) wird zur Berechnung des
Translationsparameters auf3erdem noch die molareseMg@2.042 g / mol) bendtigt. Mit
diesen Informationen berechnet sich der Translagarameter fir Methanol nach Tabelle 2.2

zu 7.471 cm3/ mol.

M
Modell p [kg/m3] (T, =0.7) Vv :F [cm3/mol]
DIPPR 116 725.818 44.146
Peng-Robinson 620.771 51.617
7.471

Tabelle 2.2:Berechnung des Translationsparameters fur Methanol.
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Ebenfalls méglich ist seine Abschatzung mit Hilfmes modifizierten Rackett-Ansatzes
[16, 28] nach GlI. (2.8).

R |:'rkri
¢, =-0.252—*( 15448z, - 0.403 (2.8)

kr,i

In Abb. 2.6 sind experimentelle ReinstoffdichteanvPropan und Octacosan zusammen mit
den Vorhersageergebnissen der Peng-Robinson-Zgsgiarchung, VTRP mit abgeschéatzten
Translationsparametern sowie aus experimentellderDarmittelten Translationsparametern
dargestellt. Wahrend im Falle des Propans sowohldié@ abgeschatzten als auch fiur die
experimentell ermittelten Translationsparametee esehr gute Ubereinstimmung zwischen
experimentellen und vorhergesagten Flissigdichtgibte wird am Beispiel von Octacosan
deutlich, dass ein Abschatzen des Translationspgeam zu einer &ahnlich grof3en
Abweichung zwischen experimentellen und vorhergesaglissigdichten fihren kann wie
sie hier die Peng-Robinson-Zustandsgleichung zBigt.Vorhersage der Dichten mittels aus
experimentellen Daten errechneten Translationspateasihingegen fuhrt zu einer sehr guten
Beschreibung der experimentellen Daten. Da in dgyelRgeniigend experimentelle Daten zur
Verfugung steheh findet diese streng genommen nur fir unpolares@umzen kurzer bis

mittlerer Kettenlangen gultige Naherung keine weitericksichtigung.

Peng-Robinson EOS

400

0.5 0.6 0.7 T 0.8

r

Abb. 2.6: Experimentelle«) [27] und mit VTPR £: ¢ nach GI.(2.7), - - -: ¢ nach Gl. (2.8)) undhg§€Robinson )
vorhergesagte Reinstoffdichten von Propgrufid Octacosars].

% Derzeit sind mehr als 800 TranslationsparametdeirDortmunder Datenbank [27] abrufbar.
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Abb. 2.7 zeigt weitere Vorhersageergebnisse ex@sietler Flissigkeitsdichten

verschiedener Reinstoffe im Bereich der reduzieemperatur von 0.5 bis 0.8 mit der
Peng-Robinson-Zustandsgleichung und dem VTPR-Modell

1200 - 1200
. ®
—_ Peng-Robinson °y "~-C,OZ —_ VTPR C,OZ
™ o ™
Ethylenglycol Ethylenglycol

g “. ° Posw . / <o g / >
g et 2
X, | LN =,
= | e ° o . o

%o ............

......-.....m’-.'%&bc .....
750 4 S S @ 2 20l (Toluol

PO i,
M%&Ko@ Q:OQOO: "\ MTBE ---'-;;._.,‘fm.
QR0 " sy Ethanol
Octacosan ® s s s
% e,
RO © 0 wwo TRTTO00 00 w0000 s
O% oo 000 % 600 b wa TR0 000 a0 s 0e “f o
300 T T 300 T T
0.5 0.6 0.7 T 08 0.5 0.6 0.7 T 0.8
r

Abb. 2.7: Experimentelle ) [27] und mit VTPR ) und Peng-Robinsor ) vorhergesagte Reinstoffdichten.

Deutlich zu erkennen ist, dass mit VTPR sowohll&ichtflichtige als auch fur polare und

unpolare Substanzen unterschiedlicher Molekilgrél®e nahezu ideale Wiedergabe der
experimentellen Daten erreicht werden kann.

> Octacosan, ¢ = -254.65 dm3 mol!

440 VTPR: — PRIZ e

0.5 0.6 0.7 T 0.8

r

Abb. 2.8: Experimentelle€) [27] und mit VTPR £) und Peng-Robinson{) vorhergesagte Reinstoffdichten
einiger Alkane.
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Obwohl die Peng-Robinson-Zustandsgleichung eigdnth der Lage sein sollte, die Dichten
von Kohlenwasserstoffen zufriedenstellend zu besbbn, zeigt sich hier eine deutliche
Verschlechterung in der Vorhersagequalitat mit homender Kettenlange. Abb. 2.8 zeigt an
ausgewahlten Beispielen, wie sich der Translatiarepeter mit steigender Kettenlange
andert. Wahrend bei Propan die VolumenkorrekturThed.7 etwa 4.88 cm?3 / mol betragt,
beschreibt die Peng-Robinson-ZustandsgleichungFtlissigdichten von Heptan in guter
Ubereinstimmung mit den experimentellen Daten. Hiedet sich mit einem Betrag von

1.19 cm?3 / mol der kleinste Translationsparamdtér. Octacosan als Vertreter langkettiger
Molektle kann ein Wert von etwa -255 cm? / mol Blanslationsparameter ermittelt werden.
Wahrend die Peng-Robinson-Zustandsgleichung alskuiizkettige Kohlenwasserstoffe eine
zu hohe Dichte vorhersagt, wird die Differenz zwise Vorhersage und experimentellen
Daten mit steigender Kettenlange immer kleiner eneicht fur Heptan ihr Minimum. Fir

grolRere Molekile wie dem in Abb. 2.8 gezeigten @mdan schlief3lich wird eine deutlich zu
geringe Dichte vorhergesagt. Im Gegensatz dazwWi®R in der Lage, mit Hilfe der

Volumentranslation die Flussigdichten in sehr gutélbereinstimmung mit den

experimentellen Daten wiederzugeben.

Das Konzept der Volumentranslation ist nicht aufinRmsffe beschrankt. Im Fall von
Stoffgemischen wird die in Gleichung (2.9) darghtste lineare Mischungsregel zur

Anwendung gebracht.

C:inq (2.9)

Abb. 2.9 zeigt den experimentell ermittelten und PSRK sowie VTPR vorhergesagten
Verlauf der Flissigdichten des bindren Systems Rlexg&thanol bei einer Temperatur von
298 K.

Seite 12



Kapitel 2 - Das VTPR - Modell

800
Hexan (1) — Ethanol (2)

o
£

(@]
=,

o

675 .

550 . T=298K

0 0.5 x, 1

Abb. 2.9: Experimentelle€) [27] und mit VTPR ) und PSRK ) vorhergesagter Verlauf der
Flussigdichten von Ethanol-Hexan bei 298 K.

Analog zu den Ergebnissen fur die Vorhersage vasdigjdichten reiner Stoffe decken sich
auch die Verlaufe der mit der VTPR-Gleichung vodesiagten und experimentell ermittelten
Dichten fur das dargestellte bindre System naheriekt. Das PSRK-Modell, das ohne eine
Volumenkorrektur arbeitet, weist fir die Vorhersagren Fehler von etwa 16% Uber den

gesamten Konzentrationsbereich auf.

900
= Pentan — Hexan — Benzol - Cyclohexan
g4
£
_\c‘n VTPR
A
(4 A‘:‘:\
700 1 . PSRK
T=298K
500 T
500 700 Peyp [k/M 3] 900

Abb. 2.10: Mit VTPR (¢) und PSRK Q) vorhergesagte Dichten des quaterndren Systems
Pentan — Hexan — Benzol — Cyclohexan bei 298 K [27].
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Auch fir das in Abb. 2.10 dargestellte quaterndysté&n Pentan — Hexan — Benzol —
Cyclohexan, ebenfalls bei 298 K, liefert VTPR dmitl bessere Vorhersagen fir die
Flassigdichten als PSRK.

Die Integration des dargestellten Konzepts der M@&antranslation nach Peneloux et al. in die
Peng-Robinson-Zustandsgleichung (Gl. (2.5)) fubrtal zu der in Gl. (2.10) dargestellten,
volumentranslatierten Form der Peng-Robinson-Zuastgleichung. Diese wird im weiteren

Verlauf auch als VTPR-Gleichung bezeichnet.

_ RO _ a(T) ‘ (2.10)
v+c-b (v+tc)(v+ct b+ b(w ¢ b
2.3 Die a-Funktion
Der Vorteil eines temperaturabhangigen attraktivarametersjanach
g; (M= A i Loy, (T (2.11)

wurde von Soave bereits 1972 [11] am Beispiel dedligh-Kwong-Gleichung gezeigt.
Durch die Einfihrung einew-Funktion konnte er eine deutlich bessere Wiedergdér
Dampfdriicke erreichénNeben der korrekten Beschreibung der Dampfdrucikmuss eine
a-Funktion einigen Anforderungen gerecht werden, alm thermodynamisch konsistent

angesehen werden zu kdnnen. Diese sind in Tab@8llgtizhpunktartig dargestelit.

Anforderung Grund

Funktionswert 1 am kritischen Punkt  Erfullung desrtespondenzprinzips
Positiv und endlich Beschreibung attraktiver Krafte

Fur hohe Temperaturen asymptotiAttraktive Krafte nehmen mit steigen-
scher Verlauf gegen null der Temperatur ab

Stetige Funktion auch im kritischeBerechnung von*thbzw. &" erfordern
Punkt erste bzw. zweite Ableitung

Tabelle 2.3:Anforderungen an eine-Funktion.

* Vergleiche Abschnitt 2.1
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Da sie bis auf die Anforderung nach Stetigkeit gémannten Punkte erfillt, eignet sich die
von Twu et al. vorgeschlageneFunktion [26] laut Ahlers [29] sehr gut fur dennBatz in

einem modernen Vorhersagemodell. Die TwuiFunktion lasst sich auf Grundlage der
Wahrscheinlichkeitstheorie als dreiparametriger ddnsableiten [30] und nimmt fir den

unterkritischen Bereich eine andere Form (Gl. (.12
o (T) =T P rexp [ LIf1-T0™)]  T<: (2.12)

als fur den uberkritischen Bereich (Gl. (2.13), gratfisierte Form) an.

a(T)=a@+w{a®-a®), T=1 (2.13)
a@ =TN" fexpl LOL- T'™)] (2.14)
a® =TNM fexp LOL-TM™)) (2.15)

Wahrend sich die stoffspezifischen L-, M- und Ndaeter flir den unterkritischen Bereich
durch Anpassungen an experimentelle Reinstoffdaripk# und Warmekapazitaten [21]
ergeben, wird fur Uberkritische Systeme eine gdisezee Form dem-Funktion eingesetzt.

Der a-Funktionswert berechnet sich hier mit Hilfe deseramschen Faktors und durch
Anpassung an experimentelle Gasloslichkeiten vack&off und Wasserstoff in langkettigen
Alkanen gewonnenen L-, M- und N-Parametern (Tab&8e2, Anhang). Wie in Abb. 2.11

exemplarisch am Beispiel von Stickstoffdioxid unca8¥er dargestellt ist, kommt es durch
diesen Wechsel der Gleichungen am kritischen Puaktunterkritischer zu generalisierter

Form zu einem Bruch in der Stetigkeit der Funktion.

1.3 11
= NO, @ H,O
| = N
® ®
0.7 0.9
0.7 1 1.3 0.9 1 1.1
Tr Tr
Abb. 2.11: Unstetiger Ubergang am kritischen Punkt (extragst#i ) und generalisierte Funktion am Beispiel von
NO, und HO.
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Eine stetige Differenzierbarkeit defFunktion ist jedoch Voraussetzung fir die Berecigu
von Exzessenthalpien (erste Ableitung) und Warmaxkigiten (zweite Ableitung), die durch
den Wechsel der Gleichungen am kritischen Punkt abmoglich wird. Eine naheliegende
Losung des Problems besteht in der Extrapolation uwigerkritischen Form der Twa+
Funktion in den Uberkritischen Bereich. Aus diegergehensweise resultiert gleichzeitig ein
weiterer Vorteil, da hier stoffspezifische Parameter Anwendung kommen, die den
individuellen Eigenschaften der Komponenten bedRechnung tragen als der Einsatz
generalisierter Parameter dies kann. Abb. 2.12 agilgand ausgewahlter Reinstoffe die Ver-
laufe von extrapolierter und generalisierieffunktion im Bereich der reduzierten Temperatur
T, >1.

1.2 \ 1.2
- CO > NH
- 2k 3
4 S
3 o
06 - 06 -
T T
0.0 A ‘ 00 K .
0 2 6 8 10 2 8 10
T, T,
1.2 1.2
= \ Propylen E Benzol
= o]
3
06 - 06 -
T T
00 M . 00 Al ‘
0 2 6 8 10 2 § 10
T T,

Abb. 2.12: Unterschiedlicher Verlauf von extrapolierter) und generalisierter Twu-Funktion ().

Deutlich zu erkennen ist, dass did-unktionswerte der extrapolierten, unterkritisch&rm
(Gl. (2.12)) im Uberkritischen Bereich ab einer ug@rten Temperatur von ca. 1.5 einen
(2.13)) berechneten

a-Funktionswerte aufweisen. Um Aussagen uber derfluss dieses unterschiedlichen

anderen Verlauf als die mittels generalisierter nior(Gl.

Verlaufes auf die Vorhersagequalitdt machen zu &tinmurden Gruppenwechselwirkungs-

parameter (Tabelle 13.3, Anhang) fur die drei Komabonen Kohlendioxid - CH
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Methan - CH und KBS - CH unter Wechsel der Gleichungen am kritischen Punkt
(,0eneralisierte Parameter”) sowie unter Extrapotater unterkritischen Form der Tveu-
Funktion in den Uberkritischen Bereich (,extrapdgkeParameter”) unter Minimierung der in

Gl. (2.16) dargestellten Zielfunktion angepasst

F =W, AVLE+ W, > AAZD+ w. > A fi +

(2.16)
Wg > ASLE+ w > A LLE= Minimum

Die Ergebnisse der Abweichungsberechnung zwiscloehevgesagten und experimentellen
Daten sind in Tabelle 2.4 bis Tabelle 2.6 dargkstel

CO, - CH; P [%] Vabe h* [%]
I:generalisien 3.9 0.0088 17.5
Fextrapo”ert 3.8 0.0088 18.6
Datenséatze 142 112 10

Tabelle 2.4:Vergleich der Abweichung zwischen experimentellad uorhergesagten Werten fiir VLE urfd-hDaten der
Hauptgruppenkombination G& CH,.

CH.4— CH P [%] T [%] Yabe h" [%]
qunera"sien 47 004 00093 245
Fextrapo”ert 4.7 0.04 0.0090 29.6
Datensatze 288 288 182 4

Tabelle 2.5:Vergleich der Abweichung zwischen experimentellad uorhergesagten Werten fiir VLE urfd-hDaten der
Hauptgruppenkombination GH CH,.

H,S — CH P [%] T [%] Yabe
Fyeneratisiert 3.7 0.17 0.01369
Fextrapoliert 3.7 0.16 0.01393
Datenséatze 144 144 71

Tabelle 2.6:Vergleich der Abweichung zwischen experimentellad uorhergesagten Werten fiir VLE Daten der
Hauptgruppenkombination,8 — CH.

Die Ergebnisse der Abweichungsberechnungen zeidass die extrapolierten und die
generalisierten Gruppenwechselwirkungsparameteezalidentische Resultate liefern und

beide geeignet sind, das Phasengleichgewichtstenhad sehr guter Ubereinstimmung mit

® VLE-Daten beinhalten auch Dampf-Fliissig-Gleichggté niedrig siedender Komponenten.
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den experimentellen Daten wiederzugeben. Abb. Bid3bb. 2.15 zeigen beispielhaft einige
Vorhersagen verschiedener unter- sowie Uberkrigis@®ysteme mit generalisierten sowie
extrapolierten Gruppenwechselwirkungsparameteri/ergleich zu experimentellen Daten.
Sie bestatigen die Befunde aus den Abweichungsiheuagen und zeigen, dass die
Extra-polation der Twu-Funktion zu einer leicht verbesserten Wiedergaberkiitischer
Systeme flhrt.

20000

CO, (1) — n-Decan (2)

P [kPa]

10000 A

Abb. 2.13: Experimentellese, A) [31] und mit VTPR vorhergesagtes Dampf-Flussigi€bigewichtsverhalten des Systems
CO, (1) —n-Decan (2) mit extrapolierten§ und generalisierten Gruppenwechselwirkungspamét).

25000 _
CO, (1) — n-Eicosan (2)

P [kPa]

12500 A
573.35K

0 0.5 1
X1

Abb. 2.14: Experimentelless, A) [32, 33] und mit VTPR vorhergesagtes Dampf-FRlji€sleichgewichtsverhalten des
Systems CQ(1) —n-Eicosan (2) mit extrapolierter-§ und generalisierten Gruppenwechselwirkungsparemet).
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30000
—_ CO, (1) — n-Octacosan (2)
@©
(ol
=
o
15000 -

573.45K

“u
348.20 K
0 - T
0 0.5 x, 1

Abb. 2.15: Experimentellese, A) [33, 34] und mit VTPR vorhergesagtes Dampf-Hlji€dleichgewichtsverhalten des
Systems CQ(1) —n-Octacosan (2) mit extrapolierter)(und generalisierten Gruppenwechselwirkungspareameét).

Weiterhin wirkt sich der etwas unterschiedliche lgef von extrapolierter und generalisierter
a-Funktion fir hohe reduzierte Temperaturen kaum diefVorhersagequalitdt aus, zumal
sich die meisten industriellen Anwendungen im Bgraniederer reduzierten Temperaturen
bewegen. Ausnahmen bilden beispielsweise katahgiddydrierungen wie die katalytische
Kohlehydrierung nach dem IG-Verfahren (H,) = 21.8) [1].

Auf Grundlage dieser Ergebnisse und der Tatsacags flir Komponenten mit bekannten
kritischen Grol3en in der Regel auch ausreichendererpntelle Dampfdruckdaten zur
Anpassung dem-Funktionsparameter zur Verflugung stehen [27], wad Gunsten der

Stetigkeit auf die Moglichkeit der Generalisierudgr a-Funktion verzichtet und fortan die
unter-kritische Form der Twu-Funktion (Gl. (2.12)) in den uberkritischen Beteic

extrapoliert [35].
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2.4 Mischungsregeln

Wahrend der attraktive Parametgr a

R2[T?.
a, = 0.45724—XL (2.17)
kr,i
und das Co-Volumen;b
R Erkr i
b, =0.0778+— (2.18)

kr,i

der reinen Komponenten i fur die kritische Temparaind Druck direkt aus den kritischen
Daten zuganglich sifid werden zur Beschreibung von Stoffgemischen zéseite
Mischungsregeln bendtigt. Gl. (2.19) zeigt die vBhen et al. [25] fir den attraktiven
Parametea vorgeschlagene Mischungsregel,

— i (T) g:'Ees -
a(T)= bDZi: X E%b temse o Ri= lan (2.19)

bei der nur der Restanteil der mit Hilfe des modNIERAC (Do) Modells berechneten
molaren Gibbsschen Exzessenthalpie bericksichtigt. wDer Kreuzparameter jbder
quadratischeb-Mischungsregel

b=>> xxh (2.20)
i
ergibt sich aus der in GI. (2.21) dargestellten Komationsregel,

/ b% b%1
(2.22)
2
deren Exponent % sich auch im kombinatorischen V@il mod. UNIFAC (Do) findet und
von dort Ubernommen wurde. Er ist verantwortlich die sehr guten Resultate hinsichtlich
der Vorhersage asymmetrischer Dampf-Flussig-Glaahchte und fuhrt zu einer deutlich
besseren Beschreibung als dies mit UNIFAC oder P&Riglich ist. Abb. 2.16 zeigt das

experimentell bestimmte Phasengleichgewichtsvezhalterschiedenen-Alkan — n-Alkan

® Vergleiche Abschnitt 2.1
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Systeme im Vergleich zu den VorhersageergebnisseR&RK und VTPR, fur die keinerlei
Gruppenwechselwirkungsparameter benétigt werden.

30 50
—_ Propan (1) — n-Butan (2) —
© ©
g 343 K a :
o o 573K o /X
TN\ 0/373K
20

10

o s a 270K

Ethan (1) — Octacosan (2)

0 0.5 x, 1 0 x, 06

Abb. 2.16: Experimentelle Daters(A) [27] und mit VTPR ) und PSRK () vorhergesagtes Dampf-Fliissig-
Phasengleichgewichtsverhalten symmetrischer untimgjrischen-Alkan —n-Alkan Systeme.

Fur das links im Bild gezeigte symmetrischen SystdPnopan —n-Butan liefern sowohl
PSRK als auch VTPR eine sehr gute Ubereinstimmuitgiem experimentellen Daten. Am
Beispiel des rechts im Bild dargestellten Systertisafk — Octacosan wird jedoch schnell
deutlich, dass im Falle asymmetrischer Systeme amieh des in Abb. 2.17 dargestellten
Systemsn-Hexan - Hexatriacontan nur noch VTPR in der Lagge das experimentell

bestimmte Phasengleichgewichtsverhalten zufrieéaestl wiedergeben zu kénnen.

Hexan (1) — Hexatriacontan (2)

Abb. 2.17: Experimentelle Daters(A) [27] und mit VTPR £) und PSRK «(-) vorhergesagtes Dampf-Flissig-Phasen-
gleichgewichtsverhalten des asymmetrischen Systelfexan (1) — Hexatriacontan (2) bei unterschiedicfiemperaturen.
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2.5 Das Gruppenbeitragskonzept

Der Vorteil des Konzepts der Gruppenbeitrage gelgenorrelationsmodellen wie NRTL,
Wilson oder UNIQUAC liegt in der unterschiedlichemetrachtungsweise von
Stoffgemischen. Wahrend klassiscfeMpdelle den Ansatz der Molekiilmischung verfolgen,
wird beim Gruppenbeitragskonzept ein Stoffgemiscls &ine Ansammlung von
Strukturgruppen betrachtet (Abb. 2.18):

Molekiile

+ (efeenlenley

Ethanol n-Pentan

Y
©®© @
/N

Octanol + Decan

Butanol + Heptan

Abb. 2.18: Molekiilzerlegung in einzelne Strukturgruppen ume iKombination zu neuen Systemen.

Da es sehr viel weniger Strukturgruppen als der&kbisliolekille gibt, kann hier mit
vergleichsweise wenigen Parametern das reale Merhaieler Systeme beschrieben werden
[36]. Demgegeniiber steht als Nachteil aus der &trgkuppenzerlegung der Verlust von
Informationen Uber Nachbargruppen. So kénnen Gmipgiragsmethoden weder zwischen
Stellungsisomeren wie den Xylolen unterscheidenhn&inflisse benachbarter Gruppen
beriicksichtigen.

In der VTPR-Gruppenbeitragszustandsgleichung fimdet der die enthalpischen Wechsel-
wirkungen beschreibende Restanteil der molaren <Sitiien Exzessenthalpie in der
Mischungsregel fur den attraktiven ParameteBerlcksichtigung. Fur seine Berechnung
nach Gl. (2.22) wird der Restanteil des Aktivit&@tsKizienten bendétigt.

Ores = RTY, X;ONY (2.22)
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Dieser kann aus der Anzahl der Strukturgruppem der Komponente den entsprechenden

Gruppenaktivitatskoeffizienten der Mischuhg und der reinen Komponentdf? erhalten

werden:

NV, =D VY ONT  ~InTY) (2.23)

Neben dem Oberflachenant&l
o = OnXy (2.24)
z@n |:)(n
und dem MolanteilX
Zv(n X
m i
—
) X7
j n

(2.25)

werden zur Berechnung der Gruppenaktivititskoeffit|gn der Mischung, analog dem
UNIQUAC-Modell nach Gl. (2.26), die relativen varrdWaalsschen Gruppenoberflachgn
bendétigt, die nach der Methode von Bondi [37] aef €&rundlage von RoOntgenstruktur-

analysen ermitteln werden kénnen.

In[,=Q,|1- In(Z@m @mkj—z% (2.26)

Die Temperaturabhangigkeit der Gruppenwechselwgkparameter zwischen den Haupt-

gruppenn undmwird mit Hilfe der anpassbaren Parametds undc beriicksichtigt:

(2.27)

Lpnm - exp(_ a"nm + bnm Lr+ Cansz

T

Je nach Stéarke der Temperaturabhéngigkeit konngiogdem mod. UNIFAC (Do) - Modell
bis zu sechs Gruppenwechselwirkungsparameter simah bindre Phasengleichgewichtsda-
ten angepasst werden. Wahrend definitionsgeméaRdigirBeschreibung vom-Alkan —
n-Alkan Systemen (siehe Abb. 2.16 und Abb. 2.19)n&eiGruppenwechselwirkungs-
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parameter benétigt  werden, steht vor der Anwendunder VTPR-
Gruppenbeitragszustandsgleichung auf andere Stofégbe die Anpassung von Gruppen-

wechselwirkungsparametern an bindre experimerfdlésengleichgewichtsdaten.

10 50 -
= = 373.15K
Q 288.75 K 8 \
P o
c M 34815K
<

Y YT
5 - D o o ° R AAAAA 25 -

e 202.15K . 323.15K
A

Y

Ay

313.15K

Ethan (1) — Propan (2) Ethan (1) — Dodecan (2)
0 i T

0 0.5 X, 1 0 0.5 X, 1

0

Abb. 2.19: Experimentelle Daters(A) [27] und mit VTPR £) und PSRK «{-) vorhergesagtes Dampf-Fliissig-
Phasengleichgewichtsverhalten symmetrischer untmgjrischen-Alkan —n-Alkan Systeme.

Diese werden zusammen mit den relativen van derlss@zen Gruppenoberflaché in
einer Parametermatrix gespeichert. Abb. 2.20 gitgreUberblick tiber die Gruppenbeitrags-
zustandsgleichung VTPR, aus dem noch einmal hegebt, an welcher Stelle des Modells

die entsprechenden Grdl3en Berticksichtigung finden.

W :eXp[_anm + bnm ?—T+ can-Ii]
—
Inr, =Q,|1- In( 0, W, |-> 2 Fm
A " v 2,00 Wi
) ) X"
|n yres.i :ZV(II() qun rk_lr| r(l?) em = zQ:mQ Drz
A AN )V
glris = RDTE[ XiDnyres.\ Xm = zjzvﬁl) D(J
— T
a(m)= b} 2™, % e Mea (g
- b, -0.53087 ! i
2 2
ROT a(m (H o = 0as7aal T
= -_ kr,i
(v+ LS -b) (v+c)dv+ c+ by HI(w c—LHb, 0, (T) = THO fogf 1, C1- T4 )]
c=> %0 b=2>>x O b,
i (- i - 4 4
G = Vo Vo =07 b =% mitly = 0.07781 et

kr,i

Abb. 2.20: Die VTPR — Gruppenbeitragszustandsgleichung im kitm:
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2.5.1 Molekulzerlegung

Vor der Anpassung von Gruppenwechselwirkungspammetn bindre Phasengleich-
gewichtsdaten missen zunéchst sinnvolle Regeldi&iZerlegung von Molekulen in ihre
Inkremente erstellt werden. Die Regeln zur Zerleguon Molekilen in ihre Strukturgruppen
beeinflussen malfigeblich die Vorhersagequalitat Guoppenbeitragsmethoden. Nur ein
sorgfaltiges Abwagen zwischen notwendiger und ztaillierter Beriicksichtigung von
Molekuleigenschaften fiihrt zu einer zuverlassigeomigonentenbeschreibung, ohne das
Gruppenbeitragskonzept aufzugeben. Bislang basiige Molekllzerlegung der VTPR-
Gruppenbeitragszustandsgleichung analog dem  PSR#eMo auf erweiterten
Fragmentierungsregeln des UNIFAC-Modells. Diesedsim Rahmen dieser Arbeit
Uberarbeitet worden und basieren nun auf einer fikadlion der wesentlich detaillierteren
Segmentierungsvorschriften von mod. UNIFAC (Ddpadurch ist es moglich geworden,
Molekuleigenschaften wesentlich differenzierter lzerticksichtigen. Abb. 2.21 zeigt dies
beispielhaft an der Einfihrung einer cyclischen kalwvasserstoffgruppe.

200 Hexan (1) — Cyclohexan (2)
[ ® ° Uberarbeitet
£
5 332.65K D /
L
< 100
413.21K
O ' ::::
klassisch
-100 :
0 0.5 X, 1

Abb. 2.21: Experimentelle Daters] [27] und mit klassischer-() und Uberarbeiteter{) Molekuilzerlegung vorhergesagte
Mischungswarmen fiir das System Hexan (1) — CyclahéXp

Wahrend nach den klassischen Inkrementierungsregelht zwischen cyclischen und

azyklischen Kohlenwasserstoffen unterschieden werkknn, fihrt die Einfihrung einer

" Die Werte fiir die van der Waalsschen Gruppendieén sind, soweit méglich, aus dem PSRK-Model ent
liehen worden. Fir neu eingefihrte Hauptgrupperdenirdie van der Waalsschen Gruppenoberflachenparame
ter von mod. UNIFAC (Do) Gbernommen.
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cyclischen Kohlenwasserstoffgruppe zu einer koaekeschreibung der Mischungswarmen
des Systems-Hexan — Cyclohexan.

2.5.2 Die Gruppenwechselwirkungsparameter

Bei der Anpassung von Gruppenwechselwirkungspaemmein experimentelle Daten binarer
Phasengleichgewichte finden unterschiedliche Phligaiehgewichtstypen Bericksichtigung.
Tabelle 2.7 gibt einen Uberblick tiber die Beitréige einzelnen Datentypen.

Datentyp liefert Informationen Uber
VLE (Normal- und Niedrigsieder, azeotrope %)
Daten (AZD))
E E din Yi | _ E-E f(T)
h= () | —F|=—= N .
a}_/l_ R Stutzstellen bei hohen Temperaturen
Gasloslichkeiten (GLE) den verdinnten Bereich
Aktivitatskoeffizienten bei den verdinnten Bereich
unendlicher Verdinnung® asymmetrische Systeme
SLE eutektischer Systeme Stutzstellen bei niedrigamperaturen
LLE stark reale Systeme

Tabelle 2.7:Beitréage der einzelnen PhasengleichgewichtsdatérExMpessgrofien.

VLE — Daten von normal und niedrig siedenden Kongmien sowie Informationen Uber
azeotrope Punkte liefern Informationen Uber dash&éen als Funktion des Molenbruches.

partielle molare Mischungsenthalpien beschreibeh zibbs-Helmholtz

{_"'“Vi J _ht (2.28)

a%R

die Temperaturabhangigkeit des Aktivitatskoeffite@nund liefern Informationen Uber das
reale Verhalten als Funktion der TemperatfirDaten bei Temperaturen > 100°C kénnen als
Stutzstellen bei hohen Temperaturen genutzt werDen.verdinnten Bereiche werden von
Gasloslichkeiten und Aktivitatskoeffizienten beiemdlicher Verdinnung abgedeckt und

Fest-Flussig-Gleichgewichtsdaten eutektischer Systdiefern Informationen Uber das
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Verhalten bei tiefen Temperaturen. Flussig-Fllussigichgewichtsdaten sind oft die einzigen
Informationen, die Uber stark reale Systeme zufidemg stehen. Abb. 2.22 zeigt qualitativ,
Uber welche Temperaturbereiche die die einzelndaridgen wichtige Informationen fir die

Anpassung von Gruppenwechselwirkungsparameterceist.

s r =

GLE, VLE, AZD
hE
dlny |_h®
k) R
SLE, cpE LLE

iy =5 Ly /K

-100 0 100 200
9 [°C]

Abb. 2.22:Von den Phasengleichgewichtsdaten abgedeckte Tatupgereiche.
Wahrend der Parameteranpassung wird die Zielfunktio

F=wWyc X AVLE +W,, 3 AAZD +w . > AR +w . D Ac + W ) AGLE

. - (2.29)
W DAY +We e > ASLE+w > ALLE = Minimum

mit Hilfe des im Vergleich zu anderen Methoden zuamgsamen, jedoch mathematisch
stabilen Simplex-Nelder-Mead-Algorithmus [38, 39]inimiert, wobei der Beitrag der
einzelnen Phasengleichgewichtsdaten und Exzessygifdder Gesamtzielfunktiof mittels
des Gewichtungsfaktone angepasst werden kann. Die Abweichung zwischeacheeten
und experimentell bestimmten Werten wird mit Ausnahvon - undy*-Daten analog der

in Gl. (2.30) gezeigten Abweichungsrechnung bestimm

1 B |Dater;.b — Daten
ADatentyp= — L8 LR
e ND ZZ(‘ Daten,,

=L j=

J (2.30)
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Im Falle der fi-Daten wird zur Vermeidung des Teilens durch Nl binem s-férmigen
Kurvenverlauf die Differenz zwischen berechnetend wxperimentell bestimmtem Wert

durch den absoluten Maximalwert geteilt

ND NV —hE
Z z IJ ber ij,exp

i=1 j=1

J (2.31)

u max

und bei den Grenzaktivitatskoeffizienten wird imnmagr Kleine von dem grof3en Wert

abgezogen und die Differenz durch den kleineremgzitivitatskoeffizienten geteilt.

w_ 1 G |Vwrors,i_yo|z|ein,i
» ko 2(\ Vo \J —

Dadurch bekommt der Optimierungsalgorithmus, wie @b (2.33) dargestellt, eine
entsprechend realistischerer Information als Beitrzaur Zielfunktion als durch die

Anwendung der Standard-Abweichungsberechnung.

Yoer ~Yexo| | _(]2-1000) _

[TWJ —( 1000 j =0.99¢ (2.33)
yogoroﬁ - yglilein — ( 1000~ 2] =499

[ yokolein ‘J 2

Die Vorgehensweise zur Anpassung von Gruppenweghikahgsparametern an binare
Phasengleichgewichtsdaten ist in Abb. 2.23 schagtatiargestellt und wird in Kapitel 3.1.3

ausfuhrlich behandelt.

Seite 28



Kapitel 2 - Das VTPR - Modell

. Auswahl der
| Hauptgruppen |
\ /
| Reinstoff-Datenbank
Auswahl der [ e e
<«— Strukturinformationen von |
Komponenten \ u

29 000 Komponenten

\
v

o
©
—
——

Suche von [ Gemischdaten / neue
; | VLE 61 300 Datensatze GLE 19 400 Datensétze «| experimentelle
Sfé";;(’hiate” 1 HE 20000 Datenstze SLE 35000 Datensétze == | ' Daten
( =g ¥ ) ACT 58 500 Datensatze AZD 52 000 Datensatze
Datenevalua_tlon L Software-Paket . Reinstoff-
und Reduktion - Eigenschaften
v - Konsistenz-Test < -oT) - Parameter
Parameter- - Plausibilitats-Test - kritische Daten,c;,® 1
< 1 i .
Regression - grafische Beurteilung - Schmelzwarme, T, ... | 2 2
! 3 3
4
Test neuer Parametersatz sill 5

Abb. 2.23: Schematisch Darstellung der Vorgehensweise zuagsyng von VTPR-Gruppenwechselwirkungsparametern an
bindre Phasengleichgewichtsdaten.

Nach dem Festlegen der Hauptgruppen, fir die emanRetersatz angepasst werden soll,
werden mit Hilfe der Reinstoffdatenbank die entshpemden Komponentenlisten als

Grundlage fur die Suche nach Gemischdaten in derisgéddatenbank zusammengestellt. Die
erhaltene Rohdatenbasis wird durch Konsistenz- Bialsibilititstest sowie grafischer

Be-urteilung auf thermodynamisch korrekte Dateresdaeduziert. Im nachsten Schritt wird

Uberprift, ob die Daten gleichmé&Rig Uber den gesariemperatur- und Druckbereich, die
unterschiedlichen Komponenten und Phasengleichdgstypen verteilt sind. Nach erfolgter

Regression werden die erhaltenen Parameter hihsichhrer Vorhersagequalitat mittels

Abweichungsrechnungen und grafischer Evaluationegjet. Bei Bedarf konnen die

Parameter weiter optimiert oder bei zufriedenstelen Ergebnissen in die Gruppenwechsel-
wirkungsparametermatrix des VTPR-Modells eingetnagerden.
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3 Modellparameter

Unabdingbar fir die erfolgreiche Entwicklung und t@perung von Modellen zur
Vorher-sage thermophysikalischer Eigenschaftenigegi Art ist neben der genauen
Kenntnis thermodynamischer Zusammenhange der Zuayif eine moglichst breite Basis
experimenteller Reinstoff- und Gemischdaten zur asgong von Gruppenwechselwirkungs-
parametern und Modellevaluation. Fur diese Arbaind die Dortmunder Datenbank [27] mit
ihrer Sammlung von Literaturdaten zur Verfigunge du den umfangreichsten ihrer Art
gehort. Neben der Moglichkeit, unter anderem authmals 61000 VLE- und 20000
h® — Daten zuriickgreifen zu kénnen, wurden erganzéndssungen durchgefiihrt, auf die
spater noch genauer eingegangen werden soll urah déngebnisse im Anhang zu finden
sind. Alle bendétigte Reinstoffdaten wie zum Beisplaitische Grol3en, L, M und
N — Parameter der Twue— Funktion, Translationsparameter etc. wurden fatlsrder DDB

entnommen und vor ihrer Anwendung eingehend Ubg&rpri

3.1 Anpassung von Gruppenwechselwirkungsparametern

Nach Gleichung (2.27) stehen fir die Minimierung deelfunktion F bis zu sechs anpassbare
Parameter zur Verfigung. Die Anzahl der simultaaugassenden Parameter richtet sich
dabei stark nach Art und Umfang des realen Verhaltds Funktion der Temperatur. Werden
fur die Anpassung ausschlie3lich Daten tGber Dantijggtg-Gleichgewichte und azeotropes
Verhalten herangezogen, so kdnnen diese normakswkirch das Optimieren defaund
ann Parameter ausreichend gut wiedergegeben werdeschivhgsenthalpien in der
Daten-basis erfordern in der Regel die zusatzlishpassung der k- und k.- Parameter.
Stehen R-Daten (iber einen sehr groRen Temperaturbereickerfiigung oder flieBen in die
An-passung Daten Uber Fest-FlUussig-Gleichgewichtekéischer Systeme ein, so kann zur
korrekten Beschreibung die Anpassung dgy aind .- Parameter notwendig werden.
Demensprechend werden zunéchstadid?arameter an VLE- und azeotrope Daten angepasst.
Im nachsten Schritt flieRen dann Grenzaktivitatékmenten und Mischungswarmen ein,
wobei dieb - Parameter mit angepasst werden. Sind SLE — Deaitgektischer Systeme
vorhanden oder wird der von den experimentellereDabgedeckte Temperaturbereich nicht
zufriedenstellend beschrieben, so kann in einenztelet Schritt die Anpassung der

c — Parameter erfolgen.
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3.1.1 Das Anpassungsprogramm

Die Anpassung von Gruppenwechselwirkungsparamedarrbindre Phasengleichgewichts-
daten stellt einige Anforderungen an die eingese®&ftware. Grundvoraussetzung ist die
Moglichkeit der zuverlassigen Berechnung aller ine dAnpassung einflieRenden

Informationen Uber Phasengleichgewichte und ExzéBsym mittels der volumentranslatier-
ten Peng-Robinson-GruppenbeitragszustandsgleichubBgr Algorithmus muss auch fur

denkbar ungeeignete Startparameterkombinationepil stain und zuverlassig zu einem
sinnvollen Ergebnis fuhren. Das Programm soll whkitein der Lage sein, Besonderheiten
wie das Auftreten von Mischungslicken bei den Phgleechgewichten (Dampf-Flussig-

oder Fest-Flissig- Gleichgewichten) und an Exzésgy (Mischungsenthalpien) erkennen
und berlcksichtigen zu konnen. Gleichzeitig solé dRrogramm eine gewisse Flexibilitat
aufweisen und eine komfortable Bedienung nach WirsdStandards ermdglichen. So kann

gewahrleistet werden, dass die Software effiziergesetzt werden kann.

Das Programmpaket ,VTPR-PE" ist das Ergebnis demskquenten Entwicklung eines
universell zur Weiterentwicklung und Uberprifungr denwendbarkeit von VTPR in der

Synthese thermischer Trennprozesse einsetzbareertErfools. Eine in der Arbeitsgruppe
vorhandene Bibliothek dient dabei als Ausgangspiinktie Programmierarbeiten. Sie stellt
unter anderem wichtige Funktionen fur den Zugriff die in der Dortmunder Datenbank
gespeicherten Informationen sowie das VTPR — Modelder urspringlich von Ahlers

publizierten Form zur Verfigung. Als Programmiegsyre ist Fortran in Form des Intel®
Visual Fortran Compiler in der Professional Editibh1 unter Microsoft Visual Studio 2008
Professional Edition eingesetzt worden. Die fur etsthe Berechnungen optimierte und
deshalb fur die geplante Anwendung pradestiniemegf@mmiersprache wird durch die
Moglichkeit der automatischen Parallelisierung YWwyogrammcode erganzt, wodurch sich die
bendétigte Rechenzeit deutlich verkirzen lasst. V-HERIst als sogenanntes ,Quick-Win* -
Projekt entwickelt worden und besteht aus einemh¥i@age- und einem Anpassungsteil.
Wahrend der Vorhersageteil als Tool fir die Ubelymg der Anwendbarkeit von VTPR auf
die Synthese thermischer Trennprozesse entwickeltdey soll hier zunachst auf den
Anpassungsteil eingegangen werden. Abb. 3.1 zeagt Dialogfeld zur Festlegung der

Rand-bedingungen der Anpassungsprozedur.
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8, VTPR-PE - [Output] = 8

=0 File Predict Fit Window Help Cancel

2 Type and weight of Data 1 Groups from File I

~ viE [10 Ce [ F«e[ [o3 o5 I
[~ aZD [~ SLE 0305
[ AcT ™ LLE [ LLE-Test Select

q - Anpassung
[T q-Fit

s6 | | I I I I |
== I I I I I |

4 Parameter and starting Values Fix? 5 Simultan: 6 Parameter and starting Values

waf P rf . [ _r |

s I— I— r Simultanfit? - ’—.’—_

re e |

Ciol[ = =0 [ [ I
7~ Obiective Iiunc?l'iwon — 8 Limits I

! Step Size |7.5
. — EPs  |0.000001 10 Cancel
consider DEV y1?
Iterations {500
S erations Start
9 [V VTPR mod. UNIFAC (Do)
[~ WTPR UNIFAC

e
URunning c |

Abb. 3.1: Dialogfeld zur Festlegung der Randbedingungen dearReteranpassung.

Im ersten Schritt wird unter Punkt 1 die Kombinatider Hauptgruppen festgelegt, fur die
Wechselwirkungsparameter angepasst werden solleer. die Schaltflache ,Select wird ein
Standard-Dialogfeld gedffnet, in dem die entspradea Binardateien mit den aus der
Dortmunder Datenbank exportierten experimentellate® ausgewahlt werden. Dabei muss
der Dateiname der Konvention ,m-n“ folgen, wolmeiund n fur die Hauptgruppen stehen.
Die Group Box ,Type and weight of Data“ (2) erlauhirch Aktivieren der Checkboxen die
Auswahl der zu berlcksichtigenden Datentypen sageen Gewichtung gleich welcher
Kombination. Weiterhin lasst sich hier der Test Bligchungsliicken durch Wahl der Option
.LLE-Test" bei Bedarf ein- bzw. ausschalten. UnBemkt 3 erfolgt die Auswahl eventuell in
der Anpassung zu beriicksichtigender van der WdassGruppenoberflachen und die Felder
im Bereich ,Parameter and starting Values® (4) dieder Eingabe der Start — Parameter. Die
Checkbox ,Simultanfit* unter Punkt 5 erlaubt dieeighzeitige Anpassung voneinander
abhangiger Hauptgruppenparameter, deren StartwertBunkt 6 festgelegt werden mussen.

Weitere Parameter wie die Art der Zielfunktion (djie Schrittweite des verwendeten
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Simplex, Abbruchkriterium und Anzahl der maximal&rationen (8) missen ebenso wie die
zu nutzende Parametermatrix (9) festgelegt werddier kann zu Vergleichszwecken
zwischen der herkdmmliche Matrix und Inkrementiggworschrift VTPR UNIFAC oder die
Weiterentwicklung VTPR mod. UNIFAC (Do) gewahlt wlen. Mit der Schaltflache ,Start"
(10) wird die Anpassung gestartet.

5 STOFF
2011 ' ®, py Tor Ties Pies V.-

DDBST

Struktur- . LM,N ParamDDB-
VIPRVTX o ionen ™ Mixcale <" —— Organizer
A
Fragt per OLE
Ausgabe von Stoffdaten nach Stoffdaten PARAM.VTX

Wechselwirkungs-
parameter

liest

peq.pcp ) Experimentelle
st VTPR-PE i Daten
ASCI| - Format liest VLS. ALS. AZS
‘ SLS, LLS, ...
Ausgabe
Ergebnis
BMP, TXT

Abb. 3.2: Informationsaustausch zwischen VTPR-PE und Dortteuatenbank.

Abb. 3.2 verdeutlicht den Informationsfluss zwischaer Dortmunder Datenbank 2011 und
dem Programmpaket VTPR-PE nach dem Starten ders&opg. Im ersten Schritt werden
die experimentellen Daten aus ihren entsprecheBd#ir-Dateien eingelesen. Danach wird
eine OLE (Object Linking and Embedding) — Verbindunu dem Modul Mixcalc des
Dortmunder Datenbank Softwarepakets aufgebaut.eBibsantwortet die Frage von VTPR-
PE nach den Stoffdaten aller eingelesenen Kompeneridazu gehdren z.B. die L, M
und N — Parameter der Twu & — Funktion und der Translationsparametgr die im

ParamDDBOrganizer gespeichert sind. Kritische Dated azentrischer Faktow sind in
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~STOFF* abgelegt und die Strukturinformationen ward der Datei ,VTPR.VTX"
entnommen. Alle zur Verfiigung stehenden Daten wewda Mixcalc in der Datei ,peq.pcp*
im ASCII — Format abgelegt und von dort von VTPR-BESgelesen. Zusammen mit den
Gruppenwechselwirkungsparametern und van der W&mdas Gruppenoberflachenparame-
tern aus der Datei ,PARAM.VTX" sind nun alle notwekgen Informationen fir die
Anpassung von Gruppenwechselwirkungsparameternanddn. Zwischenergebnisse und
Ergebnisse werden von VTPR-PE als Grafik und Tegtdausgegeben. Fir jeden lterations-
schritt wird fur jeden in der Anpassung berlcksgien Datentyp eine Ausgabedatei
geschrieben. Diese enthalt alle wichtigen Inforovagn Uber den aktuellen Stand der
Anpassungsprozedur wie einflieBende experimentdlaten, einzelne Beitrage zur
Zielfunktion (OF), Abweichungen zwischen experined@n und berechneten Daten, die
verwendete Matrix, den Beitrag zur Gesamtzielfumktiden aktuellen Parametersatz fir die
Gruppenkombination, Schrittweite,  Abbruchkriterium Iterationszyklus  und
Gesamtzielfunktion OF1 Total. Eine Beispielausgdbe Dampf-Flussig-Gleichgewichte fur
die Anpassung der Aromaten (Hauptgruppe 3) mitAdeoholgruppe (Hauptgruppe 5) ist in
Abb. 3.3 dargestellt.

FIT_VLE_OUT_03-05.txt - Editor

Datei Bearbeiten Format Ansicht ?

Results of the VLE - Fitting

Nr System ISO T/P Ccompl/Comp2 rel.DEV abs.DEV Nval OF
[k/bar] P/T [%] y
1 224 1 298.15 31 22 0.7840 0.0100 6 0.0078
2 228 1 298.15 31 120 2.3180 0.0038 6 0.0232
3 500 1 :318.15 11 31 -0.2317 0.0079 12 0.0102
4 504 1 323.45 11 31 -0.2872 0.0133 i b 0.0107
5 505 1 323.15 B 10 31 -1.0000 0.0177 B | 0.0123
6 607 1 ‘318.15 31 95 -1.2208 0.0072 12 0.0129
7 657 1 298.15 33 39 1.8647 0.0094 7 0.0186
8 658 1 318.15 31 39 1.1280 0.0016 9 0.0113
9 661 1 298.15 33 153 -0.9827 0.0099 Z 0.0098
10 682 2 0.67 31 95 0.0467 0.0104 14 0.0005
118 23597 2 41.37 31 95 7451 0.0542 6 0.0175
119 29480 2 0.50 31 140 0.1170 0.0099 21 0.0012
119 0.3973 0.0122 0.0078

_ Matrix: VIPR mod.UNIFAC (Do)
. Groups: 03-05

" VLE weight: 1.00000 contribution: 0.00781 Sets: 119
° AZD weight: 1.00000 contribution: 0.00000 Sets: 145
° ACT weight: 0.10000 contribution: 0.00000 sets: 63
" he weight: 0.10000 contribution: 0.00000 sets: 29
_ SLE weight: 0.10000 contribution: 0.00000 sets: 22
T a( 3, 5)is 1065.45890000

©a( 5, 3y 1234.57080000

i - o 3, 52 0.22360000

* b( 5 3): 1.38530000

G = 3. 5): -0.00172460

< 3 3 0.00015753

° Stepsize : 17.50000

° EPS : 0.00000

: Iterations: 288 / 500

© OF1 Total : 0.00781

Abb. 3.3: VLE - Ausgabedatei fiir die Anpassung der Aromahénden Alkoholen.
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Um die Entwicklung der Parameteranpassung detaillierfolgen zu kdnnen, wird fir jeden
10. Iterationszyklus zusatzlich eine Datei mit déenzeit besten Parametersatz, gemessen an
der Gesamtzielfunktion, gespeichert. Nach erfoldrei Konvergenz, also dem Erreichen des
Abbruchkriteriums, beziehungsweise dem Abbruch Aepassung bei Uberschreiten der
maximal zulassigen Anzahl an Iterationen stehen angrieiche Madoglichkeiten zur

Uberpriifung des Parametersatzes zur Verfiigung.

8, VTPR-PE - [Output] =
[ ]

Select Datasets:
Nr. Set 1SO Compl - Comp2 TI[K] relDev T/P[%]

, 31- 22, 29815, 0.00

. 31-120, 293815, 000

, 1, 11- 31, 31815, 0.00
504, 1, »‘;'ﬁ)|‘.:‘ ‘::Jg[‘ \.|[E‘5]_!;} 0.00
e 1.3 pyls o
. 9" NR1R nnn

VTPR mod. UDO Parameters Matrix

thes 2l ¥ VTPR (mod.UDO) v OF1

1065.4589( [1234.5708(
M I~ VTPR (UNIFAC) I~ OF2
Vb (022360 [1.38530 ™ Devx
v o 000172 [0.00016

0K Cancel

< »

‘ [Running |

Abb. 3.4: Dialog zur Uberpriifung der Anpassungsergebniskarshder experimentellen VLE — Daten.

Abb. 3.4 zeigt dies Anhand der experimentellen Bater in die Anpassung eingeflossenen
Dampf-Flussig-Gleichgewichtsdaten. Einzelne odecthaalle Datenséatze kdénnen aus dem
Datenfeld markiert werden. Die Felder zu Parametéfatrix und Zielfunktion wurden
aufgrund der Rahmenbedingungen der durchgefihngragsung automatisch ausgefullt. Die
Schaltflache ,OK" startet die Vorhersage der expentellen Daten mittels des Anpassungs-
ergebnisses und stellt die Abweichung grafisch(dab. 3.5).
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=D VTPR-PE - [VLE: Deviation] o8
1=0 File Predict Fit Window Help Cancel
\ ~
VLE Deviation - Chart
0.5- T T T
H H . H
- ' ' ' '
L H H H H
0 : : : :
' a ' '
IR IR N
0.0 h -H B =2 o ° o
Contribution to obj. function
Calculated using VTPR, Matrix: VTPR (mod.UNIFAC Do.)
O Deviation for Interaction Parameters:
2, 228, 1. 31 - 120, 298.15 K a(1.2): 1085.4589 a(2.1): 1234.5708
4, 504, 1. 11- 3. 313.15 K b(1.2): 0.2238 b(2.1): 1.3853
5. 505 1. 11- 31 323.15 K c(1.2): -0.0017 c(2.1) 0.0002 .
< »
[Running | ||

Abb. 3.5: Darstellung der Beitrage einzelner DatenpunkteGaesamtabweichung einzelner Datensatze.

Jeder Datensatz wird dabei nach dem Zufallspriemygefarbt. Dies erlaubt eine einfache
Zuordnung der Abweichungen zu den in der Legenddein gleichen Farbe dargestellten
Datensatzen. Die zu Abb. 3.5 gehtérenden Zahlenwertden zusammen mit der im Bitmap-
Format gespeicherten Grafik in Form einer in Abl6 8argestellten Textdatei auf die
Festplatte geschrieben und erlauben dem Nutzer @taillierte Beurteilung sowie die
Archivierung der Anpassungsergebnisse. Die Texidaithalt neben der Information tber
den Beitrag eines Datensatzes zur Zielfunktion ¢mseiligen Datentyps fir jeden
experimentellen Datenpunkt das Vorhersageergelmvisesseinen Beitrag zur Zielfunktion
des Datensatzes. Dieser Parametertest ist neben gbaeigten Dampf-Flussig-
Gleichgewichten auch auf Fest-Flussig-Gleichgewidaten und Exzessenthalpien
anwendbar. Datensatze, die aus jeweils einem Datdmpbestehen, werden in ihren

Einzelbeitragen nur tabellarisch in Form einer Gakti ausgegeben.
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“J) DEV_OF1_VLE_OUT_03-05.txt - Editor o B X
Datei Bearbeiten Format Ansicht ?
VLE - Deviations
Nr System Cl1/C2 T [K] P[bar] X T/P exp T/P calc OF1
2 228 31 120 298.15 0.02 0.0000 0.02 .02 0.0000
2 228 31 120 298.15 0.08 0.1950 0.08 0.08 0.0303
2 228 31 120 298.15 0.10 0.3960 0.10 0.11  0.0567
2 228 31 120 298.15 0.11 0.5020 0.11 0.11  0.0226
2 228 31 120 298.15 0.12 0.6570 0.12 0.12 0.0201
2 228 31 120 298.15 0.12 0.7980 0.12 0.13  0.0100
OF1: 0.0233
4 504 11 31 313.15 0.28 0.0200 0.28 027 0.0127
4 504 11 31 313.15 0.32 0.0950 0.32 0.32 0.0134
4 504 11 31 313.15 0.33 0.2040 D.33 0.33 0.0108
4 504 i | 31 313.15 0.34 0.3780 0.34 0.33 0.0122
4 504 1k 31 313.15 0.33 0.4900 0.33 0.33 0.0047
4 504 11 34 313.15 0.33 0.5920 0.33 0.32 0.0090
4 504 ik 31 313.15 0.32 0.7020 0.32 0.32 0.0113
4 504 1hi | 31 313.15 0.29 0.8020 0.29 0.29 0.0009
4 504 21 31 313.15 0.26 0.8800 0.26 0.27 0.0157
4 504 1l | 31 313.15 0.23 0.9430 0.23 0.23 0.0220
4 504 21 31 313.15 0.19 0.9870 0.19 0.20 0.0048
OF1: 0.0107
5 505 11 31 323.15: 0.42° 0.0250 0.42 0.41 0.0138
5 505 11 31 323.15 0.48 0.0890 0.48 0.47 0.0192
5 505 o b 31 323.15 0.50 0.2060 0.50 0.50 0.0164
5 505 11 31 323.15 0.51 0.3850 0.51 0.50 0.0159
5 505 11 31 323.15 0.51 0.4860 0.51 0.50 0.0158
5 505 11 31 323.15 0.50 0.5860 0.50 0.50 0.0158
5 505 11 31 323.15 0.49 0.6940 0.49 0.48 0.0169
5 505 11 31 323.15 0.46 0.7900 0.46 0.46 0.0075
5 505 11 31 323.15 0.42 0.8660 0.42 0.42  0.0004
5 505 11 31 323.15 0.37 0.9360 0.37 0.37 0.0090
5 505 11 31 323.15 0.32 0.9840 0.32 0.32 0.0038
OF1: 0.0122

Abb. 3.6: Aufschliisselung der Beitrage einzelner DatenpuniteZielfunktion.

3.1.2 Erweiterung der Datenbasis
In die Anpassung von Gruppenwechselwirkungsparamete binare Phasengleichgewichts-

daten flieRen bislang folgende Gemischdaten eif [40

- Grenzaktivitatskoeffizienten

- Dampf-Flussig-Phasengleichgewichte

- Exzessenthalpien

- Fest-Flussig-Gleichgewichte eutektischer Systeme

Wichtige Informationen Uber azeotropes VerhaltewisoFlissig-Flussig-Gleichgewichte

finden bislang jedoch keine Beriicksichtigung.
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Als Werkzeug fiir die Weiterentwicklung und Uberpnii§g der Anwendbarkeit von VTPR auf
industrielle Belange ist im Rahmen dieser Arbeit &rogramm entwickelt worden, das
erstmals in der Lage ist, in die Anpassung von @enwechselwirkungsparameter auch diese
Daten einflieRen lassen zu kénnen. Auf die Vorgethwise zur Berechnung von azeotropen

Daten sowie Mischungslicken soll im Folgenden né&imggegangen werden.

3.1.2.1 Berechnung azeotroper Punkte
Ein azeotroper Punkt zeichnet sich durch eine ideim¢ Zusammensetzung von Dampf- und
Flissigphase aus, wodurch der die relative Flukbiigbeschreibende Trennfaktai, bei

homogenen Systemen den Wert 1 annimmt. Wird d@&l.i§3.1) dargestellte Zielfunktion
F=lo,-1=0 (3.1)

bei der Extremwertbestimmung erfullt, handelt &t $iei dem betrachteten Stoffgemisch um
ein azeotropes System. Zur Anwendung kommt hieradiéeitungsfreie Verfahren der Suche
nach dem goldenen Schnitt [41] als Methode dehthineare Optimierung, bei dem das das
Minimum umschlie3ende Intervall mit jedem Rechengicherkleinert wird. Der Trennfaktor

ai2 berechnet sich dabei nach Gl. (3.2) aus den Fagsizoeffizienten der Komponenten in

Dampf- und Flissigphase.

oLy
2= 3.2
Y (3:2)

3.1.2.2 Berechnung von Flussig-Flussig-Gleichgewichten naaer K-Faktor Methode
Flussig-Flussig-Gleichgewichte kénnen immer danftreien, wenn sich Systeme stark real
verhalten. Das Gemisch zerfallt dabei in mindestengi miteinander im Gleichgewicht
stehenden Phasen ~ und *~~ mit unterschiedlichemardogensetzung. Ausgehend von der

Iso-Fugazitatsbeziehung

fr=f (3.3)
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die gleichbedeutend ist mit dem Ausdruck

K0P = X0 P

lasst sich die K-Faktor-Methode herleiten, nachider die Berechnung der Mischungsliicken

(3.4)

realisiert worden ist. Im ersten Schritt wird dabder Molenbruch x; durch den

Stoffmengenanteih; substituiert:

i - ni" .
A

Daraus folgt mit der Definition

n, =n-n

und einsetzen in Gl. (3.5) die Gl. (3.7):

n
AT

Es folgt eine Umformung des Ausdruckes zu:

e

und weiter Uber

i _e3n
(n— n,) o > n;

(p-n),

(3.5)

(3.6)

(3.7)

(3.8)

(3.9)

(3.10)

(3.11)

(3.12)
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zu folgendem Ausdruck fiir die Berechnung des Steffgenanteilsy :

. n

n=—————
Lizn? +1
oD,

(3.13)

Die Lésung von Gl. (3.13) erfolgt bei Kenntnis destwendigen Randbedingungen iterativ
nach Abb. 3.7.

E'Qg?f’e: _| Berechnung von _ | Berechnung von
» iy > . I ) L,
Schatzwerte fir n;’ ni ¢ und @
A
nein
Neuberechnung
von n;’
ja

Ausgabe von
X' X

Abb. 3.7: Iterationszyklus zur Berechnung von LLE"s nachKi€raktor Methode.

Die Maoglichkeit zur Berlcksichtigung von Informatien Uber und den Test auf
Mischungslicken in der Parameteranpassung tragtimar deutlichen Steigerung der
Vorhersagequalitat bei.

Methan Methan

Stickstoff Ethan Stickstoff
Ohne Beriicksichtigung von LLE's in der Anpassung. Mit Bericksichtigung von LLE's in der Anpassung.

Abb. 3.8: Einfluss der Beriicksichtigung binérer LLE-Daten diaf Vorhersagequalitat der ternéren Mischungsliicke
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Wahrend in Abb. 3.8 am Beispiel des ternéren Syststitkstoff — Methan — Ethan die durch
die Berlcksichtigung binarer LLE-Daten in der Ampasy der Gruppenwechselwirkungs-
parameter erreichte Verbesserung in der Vorherdagéernaren Mischungslicke dargestellt
ist, zeigt Abb. 3.9 am Beispiel vofi-Daten [27] des Systems Propan (1) — Acetonit)ilb@
298.15 K und 313.15 K (50 bar und 150 bar) den l&ssf der Berlcksichtigung von
Mischungslicken auf die Zielfunktion. Im oberen &®el in Abb. 3.9 wird bei der Anpas-
sung nicht auf das Auftreten einer Mischungsliickeesgtet. Wahrend die rechts im Bild dar-
gestellten Beitrage der einzelnen experimentellenkie zur Zielfunktion auf3erhalb der
Mischungslicke korrekt wiedergegeben werden, wiad &erhalten im Bereich der Mi-
schungsliicke zwar mathematisch korrekt erfasstviiiehungsliicke jedoch nicht als Beson-
derheit des betrachteten Systems berucksichtigtieBat der an den Optimierungsalgorith-
mus zuriickgegebene Funktionswert einen falschedr&gk von der Qualitat der intermediar
ermittelten Gruppenwechselwirkungsparameter undindert in letzter Konsequenz ein
optimales Anpassungsergebnis. Die im unteren Baligmizeigte Berticksichtigung von Mi-
schungsliicken wéhrend der Anpassung dagegen fiiteiner sicheren Konvergenz der An-

passungsroutine und damit zu qualitativ einwandfré&ruppenwechselwirkungsparametern.

hE hE/x - Chart Deviation - Chart

2000

1500 -

1000

hE [J/mol]

' o
ap 2% d
00l888% e

[ 0.1 0.2 0.3 04 05 0.6 0.7 0.8 0.9 10
x  [mol/mol) Contribution to obj. function

Calculated using VTPR. Matrix: VTPR (mod.UNIFAC Do.) Calculated using VTPR. Matrix: VTPR (mod.UNIFAC Do.)

hE hE/X - Chart Deviation - Chart
1500 T T o T T

1000 -|

hE [J/mol]
OF 1

Calculated using VTPR. Matrix: VTPR (mod UNIFAC Do.) Calculated using VTPR. Matrix: VTPR (mod.UNIFAC Do.)
O Experimental Datapoints Interaction Parameters O Deviation Interaction Parameters:
a(1.2): 4313284  a(2.1): 144.0104 212y 4313284 a1y 1440104
b

b(1.2): 0.1084  b(2.1): -0.3300 (1.2): 01084  b(2.i): -0.3300
c(12) 00009 c(2.1): -0.0008 e(1.2): 00009  c(2.1): -0.0008

Abb. 3.9: Anderung der Beitrdge zur Zielfunktion (rechte @) durch Test auf Mischungsliicken.

Seite 41



Kapitel 3 - Modellparameter

3.1.3 Datenvorbereitung
Die Vorgehensweise zur Vorbereitung der Datenbafiis die Anpassung von
Gruppenwechselwirkungsparametern an binare Phasehgéwichtsdaten wird im

Folgenden am Beispiel der Hauptgruppenkombinatiédkan — Alkohol erklart.

Hauptgruppe Nr. Untergruppe Nr. Q
CH; 1 Ch 1 0.848
CH, 2 0.540
CH 3 0.228
C 4 0
OH 5  OH primér 14 1.2
OH sekundéar 81 1.2
OH tertiar 82 1.2

Tabelle 3.1:Strukturgruppendefinition derAlkan- und Alkoholgruppe und ihre relativen varr tiéaalsschen
Gruppenoberflaichenparameter.

Mit der Information Uber die in Tabelle 3.1 dargdisén Gruppendefinitionen der beiden
Hauptgruppen, die wie bereits in Abschnitt 2.5.tgdatellt nun auf Grundlage des mod.
UNIFAC (Do) Modells basieren, wird der Datenpool d@ortmunder Datenbank mit dem
Programm ,CODSNT" nach den die Vorgaben erfullendemponenten durchsucht.

Derzeit sind 425 verschiedene Komponenten in deB@Bspeichert, die ausschlie3lich aus
der Hauptgruppe 1, also GH Fragmenten, aufgebaut sind. Fur die Alkohol-@eumvird
zusatzlich zu der funktionellen Gruppe mit ihrentéfgruppen auch die Hauptgruppe 1,
jedoch ohne weitere Untergruppen fir die Suche lasgen. Sie stellt als sogenannte
Skelettgruppe das, die funktionelle Gruppe OH tnaige Kohlenwasserstoffgertist dar. Die
Anzahl der gefundenen Komponenten betragt hiereite384. Die beiden so erzeugten
Stofflisten (425 Kohlenwasserstoffe, 384 Alkohdbiéden die Grundlage fur die Suche nach
experimentellen bindren Phasengleichgewichtsdateler Datenbank.

Die momentan zur Verfigung stehende RohdatenbasigiTabelle 3.2 dargestellt. Sie
enthalt ungefiltert alle auf das Suchkriterium @asen Daten und eignet sich in dieser Form

nicht zur Anpassung von Gruppenwechselwirkungspatam.
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Datentyp D(?,tjrr:iit )Z € Komponenten 9 [°C] Druck [kPa] C'A-‘Rf(?rrr]lle
VLE /HPV 754 (11807) Eég ;’; -10-350  0.3-6140 g; g ~ ig
HE 668 (12014) gg 4212 0-250 100 - 55300 %; g - 12

v 1474 %g gg -23 - 180 — 8 g ~ gg
AZD 1173 %g gz -10-350 0.7 -4275 %g g B 12
SLE 169 (2673) %g o -82-70 — g; 5%
LLE 126 (1122) %g ﬂ -11-120 8 -120000 g; g ~ ig
GLE 219 (733) %g ié -23-50 31-101 %g g ~ fg

Tabelle 3.2:Rohdatenbasis fir die Anpassung von Gruppenwechg&atvgsparametern zwischen aeAlkan (1) - und
Alkohol (5) — Gruppe.

3.1.3.1 Dampf-Flussig-Gleichgewichte und azeotrope Daten

Aus den unterschiedlichen Mdglichkeiten in der Estang experimenteller Dampf-FlUssig-
Gleichgewichtsdaten ergibt sich ein relativ breifgektrum an mdglichen Datentypen. Eine
Ubersicht der in der Literatur zu findenden Datsteien der Dampf-Fliissig-Gleichgewichte
gibt Tabelle 3.3.

variable GroRe  konstante Grof3e

X, Y, P T
XY T P
X, P T
X, T P
X,y T
X, Y P
y, P T
y, T P
P, T X,y

Tabelle 3.3:Mdglichkeiten der Erfassung experimenteller Darffifssig Gleichgewichtsdaten.

Wahrend sich vollstdndige Daten des Typs xyP(T) yw{P) besonders gut zur Anpassung
von Wechselwirkungsparametern eignen, finden Dalrtji$sig-Gleichgewichtsdaten vom
Typ yP(T) und yT(P) ohne Informationen Uber die SSijphasenzusammensetzung ebenso

wie Daten vom Typ PT(xy) keine Berlcksichtigung der Anpassungsprozedur. Die
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verbleibenden Datenséatze werden mit Ausnahme vdi®)xy Daten und Uberkritischen
Systemen auf ihre thermodynamische Konsistenz ffepkis Konsistenztest eignen sich
dabei je nach Datentyp der Punkttest nach van M@$sowie der Flachentest nach Redlich-
Kister [43], die beide auf dem als Gibbs-Duhem-Gieng bezeichnetem, vollstandigen
Differential des chemischen Potenzial beruhen. Ejredische Beurteilung der Datensatze
schliel3t die Datenuiberprifung ab. Nach der Berigbkigiung der Anforderungen hinsichtlich
der Gleich-verteilung Uber Temperatur, Druck undnifonenten steht eine deutlich
reduzierte Datenbasis fur die Anpassungsprozeduledigung (Tabelle 3.4). Im letzten
Schritt vor der Anpassung wird die Differenz zwisnhexperimentellen und mit VTPR
berechneten Reinstoffdampfdriicken durch entspreldseinpassen des L-Parameters der
Twu-a-Funktion fir jeden Datensatz korrigiert. So kamergestellt werden, dass eventuelle
systematische Messfehler im Druck oder der Tempenaicht zu einer Verfalschung der
Anpassungsergebnisse fiihren und nur die tatsdehiblveichung vom Raoult'schen Gesetz
Berucksichtigung findet. Zur Beurteilung von azepen Daten werden diese grafisch
dargestellt und gegebenenfalls mit vorhandenen rimdtionen Uber Dampf-FlUssig-

Gleichgewichte verglichen.

3.1.3.2 Beurteilung vony”-, h¥-, SLE- und LLE-Daten

Fir die Beurteilung von Informationen Uber Grengakitskoeffizienten, Mischungswarmen
flussiger Systeme, Fest-Flissig-Gleichgewichtereldigcher Systeme sowie Mischungs-
licken wird ausschlieBlich die Methode der visuellEvaluation herangezogen. Dabei
werden die Daten grafisch dargestellt und auf dashdien von Trends wie der
systematischen Anderung zum Beispiel der Grenz#kskoeffizienten mit der
MolekllgroRe oder die Kkorrekten Wiedergabe der Temaiprabhangigkeit von
Mischungsenthalpien untersucht. Bei den Exzesskméimaist die Einfihrung eines Tests auf
Grundlage einer Polynomfunktion zur Unterstitzueg dnwenders bei der Auswahl geeig-
neter Datensatze denkbar. Liel3e sich der Verlaugfseexperimentellen Datensatzes in einem

definierten Toleranzbereich wiedergeben, so kbéantntsprechend gekennzeichnet werden.
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Datentyp D(%tjrr:lfflet )Z € Komponenten 9 [°C] Druck [kPa] C'A-\:f:rwe
VLE/HPV 109 (2016 %; g 20 — 240 0.3 -5719 (é)) i__ 15?
h® 80 (1341) %; 12 15-140 100 - 15180 %g 3 _ 1421

co Gy wmew = Q5T
AZD 358 %; 13 0-230 0.7 — 4145 8 g _ ig
SLE 77 (1933) g; " -82 - 64 — %g oo

Tabelle 3.4:Datenbasis fur die Anpassung von Gruppenwechdealngsparametern zwischen aeAlkan (1) -
und Alkohol (5) — Gruppe.

Am Ende der Datenvorbereitung steht eine deutlatkleinerte Datenbasis, die in Tabelle 3.4
dargestellt ist. Sie eignet sich nun fur die Anpags von Gruppenwechselwirkungs-

parametern.

3.1.4 Auswertung

Nach jeder erfolgreich durchlaufenen Regressiorolgrfeine visuelle Kontrolle der
Anpassungsergebnisse, unterstitzt von einer Abwegdberechnung zwischen
experimentellen und vorhergesagten Phasengleickftsgiaten. Gentigen die Regressionser-
gebnisse nicht den Anforderungen an einen Gruppemedwirkungsparametersatz, so kann
nach Anderungen an Datenbasis und Datengewichtungegier Anpassungszyklus gestartet
werden. Dieser Vorgang wird so lange wiederhols ter neue Parametersatz zu einer
optimalen Beschreibung der entsprechenden Datensgétder Lage ist. Trotz Uberarbeiteter
Molekulzerlegungsvorschrift, Erweiterung der anpassn Datenbasis und der nun
vorhandenen Mdéglichkeit der Uberpriifung von Datéresé auf Mischungsliicken gelang
nach der beschriebenen Vorgehensweise keine zefri¢ellende Anpassung von Gruppen-
wechselwirkungsparametern fir das dargestellte rAlka Alkohol System. Selbst das
Erweitern der Temperaturfunktion um eineh— Parameter nach Gl. (3.14) war nicht

erfolgreich.

Vo, = exp(— B+ By LT+ $mD1Q * dan'Fj (3.14)
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3.2 Bedeutung der relativen van der Waalsschen Grupper@rflachen Q
Neben den Gruppenwechselwirkungsparametern spdikemelativen van der Waalsschen
Gruppenoberflache® eine wichtige Rolle bei der Berechnung der Grupgéwitatskoeffi-
zienten (Gl. (2.26)). Sie sind ein Mal3 fur die GeoBer Kontaktflachen der einzelnen
Strukturgruppen. Bereits im Laufe der EntwicklurapWNIFAC stellte sich heraus, dass die
nach der Methode von Bondi ermittelten Werte flue delativen van der Waalsschen
Gruppenoberflachen nicht immer zu einer optimalessdBreibung des Phasengleichge-
wichtsverhaltens fuhren [6]. Erst ein Berlicksicatigder Strukturgruppenoberflachen in der
Anpassung der Gruppenwechselwirkungsparameter tefibu der allgemein bekannten
Vorhersagequalitat des UNIFAC- und spater mod. URGKDo) — Modells.

3.2.1 Simultananpassung der Gruppenoberflachenparameter

Die logische Schlussfolgerung war die Implementatider Mdoglichkeit zur Simultan-

anpassung von GruppenwechselwirkungsparameternGuagpenoberflachenparametern an
experimentelle Phasengleichgewichtsdaten in diein@gtungsroutine. Fir die Simultan-
anpassung vonQ — Werten und Wechselwirkungsparametern hat siol fdigende

Vorgehensweise bewahrt.

Im ersten Schritt werden Gruppenwechselwirkungspatar nach der beschriebenen
Methode an bindre Phasengleichgewichtsdaten amgfef@iese bilden zusammen mit den
herkdmmlichen Werten fir die van der Waalsschem@enoberflachen die Startwerte fur die
Simultananpassung. Dabei wir die Zielfunktién unter gleichzeitiger Optimierung aller
Parameter minimiert. Das Ergebnis der erfolgreicRagression wird analog der bereits
beschriebenen Vorgehensweise Uberprift und diegebgeenfalls mit anderen Vorgaben

wiederholt.

3.2.2 Auswertung der Anpassung
Die Anpassungsergebnisse fur die KombinatimAlkan — Alkohol sind in Tabelle 3.5
dargestellt. Die durch die Simultananpassung eeitett Gruppenoberflaichenparameter

unterscheiden sich deutlich von den aus dem PSRHelMdbernommenen Werten.
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Hauptgruppe Nr. Untergruppe Nr. Q Q (angepasst)

CH, 1 CH 1 0.848 1.2958
CH; 2 0.540 0.9471
CH 3 0.228 0.2629
C 4 0 0

OH 5  OH primar 14 1.2 1.0189
OH sekundar 81 1.2 0.9326
OH tertiar 82 1.2 0.8727

Tabelle 3.5:0riginale und aus Simultananpassung erhaltenaveladn der Waalsschen Gruppenoberflachenparai@eter
im Vergleich.

Einen Eindruck von der Auswirkung der Optimierungr dberflachenparameter auf die
Vorhersagequalitat gibt Abb. 3.10. Am Beispiel @&8stems Ethanol — Hexan wird deutlich,
dass eine Uberarbeitung der herkdmmlich®n— Werte zu einer deutlich besseren

Beschreibung der Dampf-Flussig-Gleichgewichte (VL&)d Aktivitatskoeffizienten bei
unendlicher Verdinnung fuhrt.

70 2 _

—_ Angepasster Q, - Wert g Ethanol in Hexan °

©

QL o

= S

o

1.5 ~
45 A
Herkdémmlicher Q, - Wert 1
Ethanol (1) — Hexan (2), T = 318.15K Hexan in Ethanol
20 - T 0.5 .
0 0.5 X,y 1 3 3.25 1000/T [K] 33

Abb. 3.10:Vergleich der VTPR - Vorhersagen mit herkmmliched tiberarbeiteten, Q- Werten mit experimentellen
Daten ¢,A) aus der Dortmunder Datenbank.

Dabei zeigen die in Abb. 3.11 dargestellten Tentpeianktionen? flr beide Parametersatze

der Hauptgruppenkombination GH OH einen ahnlich gleichméaRigen Verlauf Uber den
abgebildeten Temperaturbereich.
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"~ OH-CH,

0 .
80 400 T [K] 720

Abb. 3.11: Temperaturfunktion fir die Hauptgruppenkombinatiti, — OH. Alte (--) und Uberarbeitete Paramete) (
Ein Vergleich der mittleren relativen Abweichungemischen experimentell ermittelten und
mit PSRK, VTPR alt, VTPR neu sowie mod. UNIFAC (Darhergesagten Grenzaktivitats-

koeffizienten, Mischungsenthalpien, Dampf-Flussigi€hgewichten und Fest-Flissig-
Gleichgewichten ist in Abb. 3.12 dargestellt.

40

28.0

22.9

mACT

h E[J/mol]
mVLE [P]
® SLE [T]

19.0
20.2

20 A

13.6
15.6
13.1
12.4

3.26

1.02

Mittlere relative Abweichung [%0]

243
1.10
2.04
0.88
2.37
0.75

PSRK VTPRalt ~ VTPRneu mod. UNIFAC
(Do)

Abb. 3.12: Mittlere relative Abweichung verschiedener Modédiledie Kombinatiom-Alkan — Alkohol.

Aus der Grafik ist klar ersichtlich, dass die neitdn relativen Abweichungen von PSRK fur

die Gruppenkombination-Alkan — Alkohol bei alle gezeigten Datentypen MIEPR in der
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von Ahlers publizierten Form vergleichbar sind. Diberarbeitung der Gruppenbeitragszu-
standsgleichung VTPR hat fur die hier gezeigte @emgombination jedoch zu einer
deutlichen Minimierung der mittleren relativen Abaleung gefiihrt. Die Vorhersagequalitéat
fur Alkan — Alkohol — Systeme ist nun vergleichlmait denen der Konsortiumsversion von
mod. UNIFAC (Do).

Da es sich bei der Alkangruppe um Basisparameteiddia macht die beschriebene
Anderung deQx-Werte fiir die Untergruppen GHCH,, CH und C eine Uberarbeitung eines
Grol3teils der bereits vorhandenen Gruppenwechdelngsparameter
notwendig. Dabei wurde tberprift, in wieweit siah Binbeziehung der van der Waalsschen
Gruppenoberflachen der jeweiligen HauptgruppenienAhpassungsprozedur der Gruppen-
wechselwirkungsparameter positiv auf die Vorherqagétat auswirkt. Wie aus Abb. 3.13
bis Abb. 3.17 qualitativ hervorgeht, hat die Einkbmng der van der Waalsschen
Ober-flachen in die Anpassungsprozedur eine déatliéerbesserung der Vorhersagequalitat
des VTPR-Modells fur fast alle Gruppenkombinationetr Folge. Dargestellt ist die
prozentuale Anderung in der Abweichung zwischenhémsage und experimentellen Daten,
wobei positive Werte eine Verbesserung und negaiMexrte eine Verschlechterung im
Vergleich zu den vorherigen Parametern bedeutes.daustellungstechnischen Grinden sind
Anderungen tiber 500% in den Diagrammen nicht détieskonnen aber Tabelle 13.9 bis
Tabelle 13.13 im Anhang entnommen werden.
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Hauptgruppenkombination

Abb. 3.13: Prozentuale Anderung im mittleren absoluten FeieDruck.
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Abb. 3.15: Prozentuale Anderung im mittleren absoluten Fehleler Dampfphasenzusammensetzung.
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Hauptgruppenkombination
Abb. 3.17:Prozentuale Anderung im mittleren absoluten Fehlder Grenzaktivitatskoeffizientenberechnung.
Wie aus den Grafiken hervorgeht, konnte fiir nahaikel Uberarbeiteten Gruppenwechsel-
wirkungsparameter im Vergleich zu den herkdmmlichBarametern eine deutliche
Verbesserung der Vorhersagequalitat der VTPR-Gmipgiragszustandsgleichung erzielt

werden.
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3.3 Entwicklungsstand der Parametermatrix

Die von Ahlers zum Test der Gruppenbeitragszusgashung VTPR entwickelte Matrix

[29] umfasste Wechselwirkungsparameter fir 16 Geagpmbinationen. Die Uberarbeitete
und im Rahmen dieser Arbeit deutlich erweiterteaRetermatrix hat Parameter fur 65
Strukturgruppenkombinationen gespeichert und istAbb. 3.18 dargestellt. Die neuen
Haupt- und Subgruppen sowie Gruppenoberflachenpgaearfiir die VTPR GC-EOS finden

sich im Anhang Tabelle 13.4. Die uUberarbeiteten (@ue (b) und bereits publizierte
Parameter (c) [18,19,20,44] kdnnen in Tabelle 1B.Bnhang nachgeschlagen werden.

T VTPR Matrix Stand 2011
) (65 Gruppenkombinationen)
c=Cc (28 & -
ACH 2
OH 5 z 1 ‘ 2: 3:Para‘ntneter
CH,OH D :LE; a: Uberarbeitet b: Neu c: Publiziert
wo FULEEE g
aeo R 3 o
ccoo [|]CICICILICT 8 o
- o PRZORRIE 5
ACH |@ e P | P I _
SN « FOO00000B0E ¢
ch, |0/0/0/® IR ' | S =
coje owso JUUJ00000000 &
H, @ s CCICICICICICICICICICIEIE ] 2
s :jil: co, [37[7] [l LA CICIRIGAL] 8
VTPR Matrix Stand Ahlers CHa DDDDDDDDDD 5
(16 Gruppenkombinationen) 0 DDDDDDDDDDDDDDD S
~ OOOOO00O000 0000 R
(OS5 3 0 3 O
S S || P
v OO OO OO DO ORI OO0 O £
S I I O
ST I

Abb. 3.18: Aktueller Stand der VTPR Gruppenwechselwirkungspatarmatrix.

An dieser Stelle sei darauf hingewiesen, dass diarReter fir die Gruppenkombination
n-Alkan — Wasser als Ergebnis einer Simultananpassmit der Gruppenkombination
Alkohol — Wasser erhalten worden sind. Sollen zABissagen Uber die Loéslichkeit von
n-Alkanen in Wasser getroffen werden wie sie zumspiel in der Umwelttechnik bendtigt
werden, so mussen fur diesen Fall spezielle Pamnaet experimentelle Daten angepasst

werdef.

8 Siehe Kapitel 6.
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4 Vorhersage von Phasengleichgewichten und Exzessgsgif}

Mit entsprechenden Gruppenwechselwirkungsparametann VTPR erfolgreich zur

Vorhersage verschiedenster Phasengleichgewichterderschiedlichsten Gruppenkombina-
tionen herangezogen werden. Der aktuelle Entwiddstand erlaubt die Beschreibung des
Phasengleichgewichtsverhaltens von symmetrischeymmetrischen, polaren, unpolaren,
unter- sowie tiberkritischen Systemen in sehr dubareinstimmung mit den experimentellen
Daten. Die Qualitat ist dabei deutlich besser aés vbn PSRK und mit dem Gruppen-
beitragsmodell mod. UNIFAC (Do) vergleichbar. MifTRFR koénnen jedoch anders als mit
mod. UNIFAC (Do) Uberkritische Systeme ebenso we Druckabhéngigkeit von Exzess-
enthalpien und —volumina beschrieben und Vorhersagber Gasloslichkeiten sowie

Loésungsmitteleigenschaften dberkritischer Fluiddradeen werden.  Gleichzeitig fallen

wahrend der Phasengleichgewichtsberechnung mit Gleppenbeitragszustandsgleichung

VTPR weitere Gré3en wie Dichten, Warmekapazitéarihalpien usw. an.

4.1 Phasengleichgewichte
Stehen zwei Phasen im thermodynamischen Gleichgéwideinander, so spricht man von
einem Phasengleichgewicht. Nach Gibbs ist diesestata erreicht, wenn Druclke,

Temperatuil und das chemische Potenziajeder Komponente gleich sind:

TO =T (4.1)
P=P (4.2)
T (4.3)

Das chemische Potenzial beschreibt nach Gl. (detpdhangigkeit der Gibbsschen Enthal-

pie von der Zusammensetzung eines Systems.

(oG
<o), o
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Aus dem Totaldifferential der Gibbsschen EnthafdgeFunktion von Druck, Temperatur und

Zusammensetzung

dG:(a—Gj dP+(a—Gj dT+Z[a—GJ dn (4.5)
o). o (aT),, T

ergibt sich das chemische Potenzial als partietiare Grol3e der Gibbsschen Enthalpie,
W =g (4.6)
die sich mit Hilfe der von Lewis eingefuhrten Fuigaien wie folgt ausdrticken lasst:

g =g (T,P )+ RTIn:—‘O (4.7)

Da die GroRen der reinen Stof@™ (T,P°) und f° nur von Druck und Temperatur abhangen

und daher im Gleichgewichtszustand in allen Phasemleichen Werte annehmen, folgt aus

der Gleichheit der partiellen molaren Gibbsscheth&pien im Gleichgewichtszustand

g =g (4.8)
aus Gl. (4.7) die Isofugazitatsbeziehung

fo =fP (4.9)

als Grundlage von PhasengleichgewichtsberechnunDen.Fugazitat selbst stellt keine
messbare Grol3e dar, kann aber als ein korrigi€nteck angesehen werden, der durch die
Einfuhrung von Aktivitatskoeffizient

y, =— (4.10)
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oder Fugazitatskoeffizient

0 (4.12)

_f
z,P
als HilfsgréRe mit der ZusammensetzungDruck P und absoluter Temperatdr eines
Systems in Verbindung zu bringen ist. Die Bertidkisgrng des realen Verhaltens erfolgt bei
der Berechnung von Phasengleichgewichten mit Mitfe f — Modellen tiber den Aktivitats-
koeffizienten (Gl. (4.10)), wobei als weitere Grife Standardfugazitat ben6tigt wird. Fir

die Phasengleichgewichtsberechnung mit Hilfe vogazitatskoeffizienten (Gl. (4.11)) ergibt
sich fur den Fugazitatskoeffizienten in der MischGl. (4.12)).

mq,:r[(ﬁ] _E]dv_m(ivj w1
RTy(lon )., v RT

Hier werden Zustandsgleichungen bendétigt, die in ldege sind, das PvT-Verhalten des
betrachteten Systems im gesamten Druck- und Teropbeseich flur eine gegebene

Zusammensetzung zuverlassig beschreiben zu kdénnen.

4.1.1 Dampf — Flussig-Phasengleichgewichte
Ausgehend von der Isofugazitatsbeziehung (Gl. Y4s8llt der in Gl. (4.13) dargestellte
¢ — ¢ - approach die Grundlage der Phasengleichgewiergshnung zwischen Dampf- und

Fllssigphase dar.

X6 =y’ (4.13)

In Abb. 4.1 ist das Dampf-Flissig-Phasengleichgbtsicerhalten verschiedener symmetri-
scher und asymmetrischer €9 n-Alkan Systeme in einem breiten Temperaturberemh d
gestellt. Wahrend das experimentelle Phasenglerdoftsverhalten der symmetrischen Sys-
teme CQ — Propan und C©O- Hexan sowohl von VTPR als auch von PSRK zuvsidésber
den gesamten Temperaturbereich wiedergegeben wkater liefert im Fall asymmetrischer
Systeme, wie am Beispiel der dargestellten Syst@n-CEicosan und C© Octacosan deut-

lich wird, nur VTPR eine zufriedenstellende Besdbiwag der experimentellen Daten.
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80 80 - :
— _ CO, (1) — Eicosan (2)
o 'D—_' 573K
FEEN A
473K
40 X
278 K
0 T
0 0.5 Xnyr 1 0 X; 0.5
140 80 —
—_— —. |CO, (1)—Oclacosar_|_.-'(2)
3 8 573K {
9,
70 40 A
0 ; 0
0 0.5 Xy, 1 0 x, 05

Abb. 4.1: Experimentelle Daters(A) [27] und mit VTPR £) und PSRK «-) vorhergesagtes Dampf-Flussig-
Phasengleichgewichtsverhalten symmetrischer untimgyrischer C@—n-Alkan-Systeme.

Fur das in Abb. 4.2 dargestellte Phasengleichgdsiehhalten des binaren Systems
CO; (1) — Cyclohexan (2) sind die Vorhersagen des V-MRRlells Uber den gesamten

Temperaturbereich genauer als die mit PSRK erni&tgebnisse.

140
_ 366.4 K
I R
Qo 493.15K
o \

313.15 K

533.15K

Xy, y; 1

Abb. 4.2: Experimentelle Daterw(A) [27] und mit VTPR £) und PSRK «-) vorhergesagtes Dampf-Flussig-
Phasengleichgewichtsverhalten des Systems(C)3- Cyclohexan (2) im Temperaturbereich von 23X bis 533.15 K.
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Dass sich die Gruppenbeitragszustandsgleichung VT&Rh fur die Vorhersage
verschiedenen-Alkan — Alkohol-Systeme einsetzen lasst und daimeMergleich zu mod.

UNIFAC (Do) nicht schlechter abschneidet, kann AbB.entnommen werden.

9 I 430
a-ea 503.15K A 473.15K 2-Butanol (1) — Octan (2)
E = ‘m 'z' """"" paa Oy, PO SR
K = R
'D__' 353.15 K = Heptan (1) — 1-Butanol (2)
E
o 318.15K N\ . o =
tert. — Bu{e;r;omsviuHeptan (2
AAAAAAA 263.15 K b
,
Hexan (1) — Ethanol (2) P=1atm 2-Methylbutane (1)v— Etr;anolv(zv)
-1 T 290 T
0 0.5 X1, Y1 1 0 0.5 X1, Y1 1

Abb. 4.3: Experimentelle Daters(A) [27] und mit VTPR £) und mod. UNIFAC (Do)+(-) vorhergesagtes Dampf-Flussig-
Phasengleichgewichtsverhalten isothermer und isol#dkohol -n-Alkan-Systeme.

Links in der Abbildung dargestellt sind experimdietaind mit VTPR und mod. UNIFAC

(Do) vorhergesagte, isotherme Dampf-Flussigkeit icBlgewichtsdaten des Systems
Hexan (1) — Ethanol (2). Im gesamten dargestelffemperaturbereich von 263.15 K bis
473.15 K liefern beide Modelle nahezu identischehéosagen, jedoch ist es mit VTPR
madglich, auch das Phasengleichgewichtsverhaltenieskritischen Systems bei 503.15 K
zuverlassig vorhersagen zu konnen. Fur die recht8iild dargestellten, isobaren Dampf-
Flissigkeit-Gleichgewichte unterschiedlicher Alkbhe- n-Alkan-Systeme bei einer

Atmosphaére liefern beide Modelle gleich gute Vodagreergebnisse.

FUr das System Dimethylether (1) — 2-Methylbutah (@bb. 4.4) stimmt das mit VTPR
vorhergesagte Dampf-Flissig-Gleichgewichtsverhalietiem Temperaturbereich von 273 K
— 293 K sehr gut mit den experimentellen Daten éiberwohingegen mod. UNIFAC (Do)

eine geringfigige Abweichung zeigt.
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200

P [kPa]

100

Dimethylether (1) — 2-Methylbutan (2)

0
0 x, 025

Abb. 4.4: Experimentelle Dater#] [27] und mit VTPR £) und mod. UNIFAC (Do)-(-) vorhergesagtes Dampf-Flussig-
Phasengleichgewichtsverhalten des Systems Dimdiieyl€l) — 2-Methylbutan (2).

Das letzte Beispiel zeigt links in Abb. 4.5 einigebare Dampf-Fluissig-Gleichgewichte fur
die Hauptgruppenkombination Alkohol — Keton bei Aigpharendruck. VTPR ist hier ebenso
wie mod. UNIFC (Do) in der Lage, das Gleichgewigkthalten in sehr guter

Ubereinstimmung mit den experimentellen Daten wienegeben. Fir den isothermen Fall
rechts im Bild sagt VTPR das Phasengleichgewichitglten des Systems 2-Propanol —
Methyl isopropyl keton bei 340 K sogar deutlich $srsvoraus als dies mit mod. UNIFAC

(Do) mdglich ist.

400 . 60
Methyl isopropyl keton (1) - 1-Butanol (2) S,
g .
= 2-Propanol (1) +
) Methyl isopropyl keton (2), 340 K
2-Propanol (1) + »
4-Methyl-2-pentanon (2), 330 K a2
360 - 2-Butanon (1) — 2-Propanol (2) 30 - yrep ( 3 et
I ;:\:JV\A:\?A“:*zA--_A_..L.......‘__,__,___,.._,:;:»;—_:';LC 3 - £ ” " :
i . ) /(:. £
2-Butanon (1) - 1-Butanol (2), 293 K
Aceton (1) — Ethanol (2) /’j
320 . 0 T

0 0.5 Xy, 1 0 0.5 xyy, 1

Abb. 4.5: Experimentelle Daters(A) [27] und mit VTPR £) und mod. UNIFAC (Do)+(-) vorhergesagtes Dampf-Flussig-
Phasengleichgewichtsverhalten fiir die Hauptgruppetination Alkohol - Keton.
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4.1.2 Gasloslichkeiten

Das Wissen um die Lo6slichkeit von Gasen spielt helisweise fir die Beschreibung von

physikalischen Absorptionsprozessen sowie der Auslg von Gas-Flissig-Reaktoren eine
wichtige Rolle. Sie lasst sich, ausgehend von slefubazitatsbedingung, analog dem Ansatz
zur Berechnung von Dampf-Flissig-Gleichgewichteretlenen. Unter Berlcksichtigung des

Gesetzes von Henry [45, 46] (Gl. (4.14))

f,=xH,, (4.14)

ergibt sich Gl. (4.15).

XHi ;i =V, ¢iVP (4.15)

Der stark temperaturabhangig Henry-Koeffizient ¢llt nur fir den verdiinnten Fall. Hier ist
der Systemdruck identisch mit dem Sattigungsdampidides Lésungsmittels und es folgt
Gl. (4.16) als Definition fur den Henry-Koeffizieant bindrer Systeme:

H ,=lim—+ (4.16)

Mittels einer Zustandsgleichung kann der Henry-Kneit Uber folgenden Ausdruck

beschrieben werden:

\% L
H, = =YOP_X&P_4p (4.17)
X: X X

Die mit VTPR vorhergesagten Henry-Koeffizienten v8@, in Benzol sind in Abb. 4.6
zusammen mit Vorhersageergebnissen von PSRK iml&ielngzu experimentellen Daten aus
der Dortmunder Datenbank dargestellt. VTPR gibtnebewie PSRK den Verlauf der

experimentellen Daten sehr gut wieder.
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SO, in Benzol

0

280 310 T [K] 340

Abb. 4.6: Experimentelle Daters) [27] und mit VTPR £) und PSRK ) vorhergesagte Henry-Koeffizienten von
Schwefeldioxid in Benzol.

Ein weiteres Beispiel zeigt Abb. 4.7. Hier sind ermentelle Henry-Koeffizienten von
Propylen in Methanol und 1-Buten in Methanol zusanmmmit den Vorhersageergebnissen
von VTPR und PSRK dargestellt. Auch hier werden ek@erimentellen Daten Uber den

gesamten Temperaturbereich von beiden Modellengéhreschrieben.

120
=
S, /
N Propylen in Methanol /-~
I \ 3
60
0 1-Buten in Methanol
230 280 T [K] 330

Abb. 4.7: Experimentelle Dater#} [27] und mit VTPR £) und PSRK «-) vorhergesagte Henry-Koeffizienten von Propylen
in Methanol und 1-Buten in Methanol.
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4.1.3 Azeotrope Daten

Die zuverlassige Vorhersage azeotroper Punkteesbriders im Hinblick auf die friihzeitige
Erkennung von eventuell auftretenden Trennproblemam enormer Wichtigkeit fur die
Synthese thermischer Trennprozesse. Ein Azeotraghreet sich bei homogenen Systemen
durch die gleiche Zusammensetzung von Dampf- udsiiphase aus. Systeme mit einem
errechneten Trennfaktor von eins lassen sich ntechd8onderverfahren wie azeotrope oder
extraktive Rektifikation bzw. der Anwendung ander€&rennverfahren (Kristallisation,
Extraktion, Hybridverfahren) in ihre reinen Besttaild zerlegen. Abb. 4.8 zeigt die
Verschiebung der azeotropen Punkte verschiedenkohdl — n-Alkan Systeme mit der
Temperatur. VTPR zeigt im Vergleich zu mod. UNIFARQD) eine etwas bessere Voraussage

des azeotropen Verhaltens der dargestellten Systeme

500
< +\ Hexan (1) — Ethanol (2)
- /
Hexan (1) —
2-Butanol (2)
Hexan (1) —
-Butanol (2)
375 A \\ \
250 Heptan (1) — Ethanol (2|)
0 0.5 Y1 az 1

Abb. 4.8: Experimentelle Daters] [27] und mit VTPR £) und mod. UNIFAC (Do)-() vorhergesagtes azeotropes
Verhalten verschiedener Alkohoh-Alkan-Systeme.

Im Fall der in Abb. 4.9 dargestellten binaren Azepeé liefert das VTPR-Modell eine
deutlich genauere Wiedergabe der links im Bild dategliten Temperaturabhéangigkeit der
azeotropen Zusammensetzung des Systems Ethanel \\lasser (2) zwischen 300 K und
450 K als mod. UNIFAC (Do). Rechts im Bild ist dierschiebung des bindren Azeotropes
2-Propanol (1) — Wasser (2) mit dem Druck dargkstlch hier ist nur VTPR in der Lage,
das azeotrope Verhalten in guter Ubereinstimmurtgden experimentellen Daten wieder zu

geben.
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460 3000
Ethanol (1) — Wasser (2) — 2-Propanol (1) — Wasser (2)
—_ ©
X o
_ =
= o
380 - 1500 - )
300 . : 0 .
0.85 0.9 0.95 y 1 0.6 0.8
l,az

yl,az

Abb. 4.9: Experimentelle Daters) [27] und mit VTPR £) und mod. UNIFAC (Do)-(-) vorhergesagtes azeotropes Verhal
ten verschiedener Alkohol — Wasser-Systeme.

Einen interessanten Verlauf der azeotropen Punktdem Druck zeigt auch das in Abb. 4.10
dargestellte System 2-Butanon — 2-Propanol.

2-Butanon (1) — 2 Propanol (2)

0

0.5

0 yl,az

Abb. 4.10: Experimentelle Dater#) [27] und mit VTPR ) und mod. UNIFAC (Do)-(-)° vorhergesagtes azeotropes
Verhalten des Systems 2-Butanon — 2-Propanol.

Hier verschiebt sich aufgrund der stark untersdiiben Verdampfungsenthalpien der beiden

Komponenten die Lage des azeotropen Punktes mieind des Drucks (iber nahezu den

° Die Abweichung bei mod. UNIFAC (Do) lasst sich clureine ungeniigende Wiedergabe der Verdampfungs-
enthalpie erklaren.
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gesamten Konzentrationsbereich der Mischung. Aueked Verhalten wird von VTPR in
sehr guter Ubereinstimmung mit den experimentellaten aus der Dortmunder Datenbank

wiedergegeben.

4.1.4 Grenzaktivitatskoeffizienten

Die Darstellung hochreiner Substanzen erfordert hautas Entfernen geringster
Verunreinigungen aus dem Reaktionsgemisch. Hieferlie Aktivitatskoeffizienten bei
unendlicher Verdinnung wichtige Informationen fig 8ynthese thermischer Trennprozesse.
Auch fur die Auswahl selektiver Losungsmittel file dnwendung z.B. in Extraktionsprozes-
sen ist die genaue Kenntnis von Aktivitatskoefiiten bei unendlicher Verdinnung von
groRer Bedeutung. Den flir die Berechnung von Afétgkoeffizienten mit Zustandsglei-
chungen notwendigen Zusammenhang zwischen Fugazitétd Aktivitatskoeffizient gibt
Gl. (4.18) wieder.

g—E: M _ . *: . A
- In ¢ Zx,lnd)I Zi:xllnyI (4.18)

Sie beschreibt den Aktivitatskoeffizienten als Bifnz des Fugazitatskoeffizienten der
Mischung und der Summen des Produkts von Fugdaigffizienten und Molanteilen der

reinen Stoffe.

4
Heptan (1) —
8 R
& | 1,3-Propandiol (2) "/‘ .
o Val
‘\ Heptan (1) —
1,6-Hexandiol (2)
2 ] *
Hexan (1) — o2
Ethanol 2) > #%
o o
Butanol (1) —
Butan (2) T e®in®i®
0 T

2 3 1000/T [K] 4

Abb. 4.11: Experimentelle Daters] [27] und mit VTPR £) und mod. UNIFAC (Do)-(-) vorhergesagte
Aktivitatskoeffizienten bei unendlicher Verdinnuvgrschiedener Alkoholr-Alkan-Systeme.

Seite 63



Kapitel 4 - Vorhersage von PhasengleichgewichtahExzessgrofen

Abb. 4.11 macht am Beispiel verschiedener Alkohal-Alkan-Systeme deutlich, dass mit
VTPR eine Vorhersage in guter Ubereinstimmung neit @xperimentellen Daten und den

Vorhersageergebnissen von mod. UNIFAC (Do) mdgkth

0.45
8}, Methanol in Wasser
o
ie)
0.3 - )
Wasser in Methanol
@
0.15

2 2.75 1000/T [K] 3.5

Abb. 4.12: Experimentelle Dater#) [27] und mit VTPR £) und mod. UNIFAC (Do)-(-) vorhergesagte
Grenzaktivitatskoeffizienten des Systems Wasseethihol im Temperaturbereich von 293 K — 373 K.

Im Falle des in Abb. 4.12 im Temperaturbereich 288 K bis 373 K dargestellten Systems
Methanol — Wasser stimmt der mit VTPR vorhergesagelauf der Grenzaktivitats-

koeffizienten sowohl fir Methanol in Wasser wie lauéir Wasser in Methanol deutlich
besserer mit den experimentellen Daten Ubereindals Vorhersageergebnis von mod.
UNIFAC (Do).

4.1.5 Flussig-Flussig-Gleichgewichte

Im Gegensatz zug- Modellen bieten Zustandsgleichungen die Méglaher Berechnung
von Flussig-Flussig-Gleichgewichten flissiger Gase tiefen Temperaturen. Damit lassen
sich wichtige Informationen lber das Verhalten Gasgemischen zum Beispiel in der Kalte-
technik, im Bereich der Luftverflissigung oder Eadgufbereitung mit der Gruppenbeitrags-
zustandsgleichung VTPR modellhaft beschreiben. Abk3 zeigt links im Bild das mit
VTPR vorhergesagte Flussig-Flussig-Gleichgewichs @éndaren Systems Stickstoff (1) —
Propan (2) im Temperaturbereich von 112 K bis 128uKammen mit experimentellen Daten

aus der Dortmunder Datenbank. Rechts im Bild daefiesist das binare System
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Aceton (1) —n-Heptan (2) im Temperaturbereich von 180 K bis K79n diesem Fall kann
neben der Gruppenbeitragszustandsgleichung VTPR @iecGruppenbeitragsmethode mod.

UNIFAC (Do) zur Vorhersage der Mischungsliicke hgemogen werden.

122 280
3 X,
- ° s
MOOOOOO O X D> <)<>o<>
° 0,0 o
117 4 230 { o o)
© °
Stickstoff (1) — Propan (2) [ Aceton (1) — n-Heptan (2)
112 . 180 T
0 0.5 x, 1 0 0.5 x, 1

Abb. 4.13: Experimentelle Daters] [27] und mit VTPR £) vorhergesagte Mischungsliicke des Systems StitksRropan
und mit VTPR £) und mod. UNIFAC (Do)-(-) vorhergesagte Mischungslicke des Systems AcetsHeptan.

Das nach der K-Faktor-Methode berechnete Flissigsii-Gleichgewicht stimmt in beiden

Fallen sehr gut mit den experimentellen Daten libere

4.1.6 Fest-Flussig-Gleichgewichte eutektischer Systeme

Das Wissen um Kristallisationseffekte und damieiNiorhersage ist neben der Stofftrennung
auch fiir die Auslegung von Transportvorgangen vaer Bedeuturld Wahrend im ersten
Fall eine Kristallisation bewusst zur Aufreinigungn thermisch labilen Reaktionsgemischen
oder Isomerengemischen initiiert wird, soll sie Beansportvorgangen nach Mdglichkeit
vermieden werden. Fest-Flissig-Gleichgewichte disigker Systeme konnen nach der
Schroder-van-Laar-Gleichung (Gl. (4.19)) berechwextden [47].

vz Bt T AR b T
Inx"yt = T [1 _I;mJ RTEEl IJ (4.19)

19 Bildung von Gashydraten und Ausfall von FeststoffePipelines.
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Abb. 4.14 zeigt links im Bild das eutektische Systélexadecan — Eicosanol sowie die
Vorhersage des Fest-Flussig-Gleichgewichtverhaltaitismod. UNIFAC (Do) und VTPR.
Beide Modelle zeigen nahezu identische Vorhersggbsisse und geben den experimentell
bestimmten Verlauf der Liquiduslinie sehr gut wiedeFiur das bindre System
Aceton — Dodecan rechts im Bild zeigt die Vorheesdgs Fest-Flussig-Gleichgewichtes das
Vorhandensein einer Mischungsliicke. Die Liquiduslimeigt fur mod. UNIFAC (Do) im
Bereich des Molenbruchesg xon 0.28 bis 0.96 und fur VTPR im Bereich des Mobleiches

X1 von 0.39 bis 0.95 bei einer Temperatur von 26&29ne Steigung von null. Das System
Aceton — Dodecan weist eine Mischungslicke auf,wtie beiden Modellen vorhergesagt
worden ist.

300 -

Hexadecan (1) — Eicosanol (2) 170 Aceton (1) — Dodecan (2)

280 .
0 0.5 x, 1 0 0.5

Abb. 4.14: Experimentelle Daters] [27] und mit VTPR ) und mod. UNIFAC (Do)-(:) vorhergesagte Fest-Fllssig-
Gleichgewichte.

Im néchsten Beispiel sind einige experimentell @atie Fest-Flussig-Gleichgewichtsdaten
[27] zusammen mit dem von VTPR vorhergesagten Mérlir die Kombination

Methan (1) -n-Alkan (2) mit steigender Kettenlange dargestellt.
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o n-Pentan S
S 3

i v N o P

120 “—o__n-Butan Q)
% 3
4
< >

w

60 .
0 0.5 X 1
Methan

Abb. 4.15: Experimentelle Daters] [27] und mit VTPR £) vorhergesagtes Fest-Flissig-Gleichgewichtsverhdiir
verschiedene Methann-Alkan-Systeme.

Aus Abb. 4.15 geht deutlich hervor, dass VTPR irr dege ist, das Fest-Flussig-
Gleichgewichtsverhalten fiir die Kombination Methél) — n-Alkan (2) mit steigender
Kettenlange in sehr guter Ubereinstimmung mit demedmentell gefundenen Daten

wiederzugeben.

4.2 Exzessgrolen
Die Differenz der betrachteten Zustandsgréf3e zwisatealer und idealer Mischumg bei

konstanter Temperatur und Druck wird als Exzessgid8] bezeichnet und kann fur alle
extensiven Grof3en nach Gl. (4.20) berechnet wddin

m® = m- nf (4.20)

4.2.1 Exzessenthalpien

Bei der Mischung von reinen Stoffen entstehende rivéaffekte, so genannte Exzess-
enthalpien, sind neben der Temperatur auch vomkoaibbangig. Sie kénnen Uber folgenden
numerischen Ausdruck berechnet werden, wobei dasvill AT sehr klein gewahlt werden

muss [29]:
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[QEJ _(QEJ
he = -RT2AR rear \ KUy (4.21)
20T

Abb. 4.16 zeigt am Beispiel des binaren Systems @P— Cyclohexan (2) die Druck- und
Temperaturabhangigkeit der Exzessenthalpie. Frl8358 und 553.15 K sind jeweils die
experimentellen sowie die mit PSRK und VTPR vorkeegten Exzessenthalpien bei 75 bar
und 125 bar dargestellt, die je nach Temperatur Dnatk exotherm (358.15 K / 125 bar),
exotherm / endotherm (358.15 K / 75 bar) bzw. emeioh (553.15 K) verlaufen. Diese
Druckabhangigkeit kann mit einer Gruppenbeitragendsgleichung wie VTPR oder PSRK
berucksichtigt und korrekt wiedergegeben werden.

7500

— CO, (1) - Cyclohexan (2)
= T=553.15K oeee o

S e N

~~

2

L

<

T=358.15K
P = 125 bar, (V, L)

Y A
R NGRS S LY oo
e % AR ¥ 0000000%

T=358.15K 5
2500 P =75 bar, (V, L)

0 0.5 X, 1

Abb. 4.16: Experimentelle Daters] [27] und mit VTPR ) und PSRK «-) vorhergesagte Exzessenthalpien fir das System
CGO, (1) — Cyclohexan (2) bei verschiedenen TemperatunehDriicken.

Die Exzessenthalpien bei 298 K fur verschiedene Biaationen von 1-Hexen mit aliphati-
schen Mono- und Bicycloverbindungen zeigt Abb. 41w Vergleich zu mod. UNIFAC (Do)
stimmen die mit VTPR vorhergesagten Mischungswérmeallen Féllen sehr gut mit den

experimentellen Daten Uberein.
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300 ,

1-Hexen (1) — Bicyclohexyl 298 K
— v
[<)
S
= | e
s,
w N
< Decalin
150

Methylcyclohexan ™.

Abb. 4.17: Experimentelle Datens] [27] und mit VTPR £) und mod. UNIFAC (Do)-(-) vorhergesagte Exzessenthalpien.

4.2.2 Exzessvolumina

Das sich aus der Mischung von Reinstoffen ergeb&@easamtvolumen berechnet sich nach

VE = VMischung_Z:Xivi Reinstoff (422)
i

als Differenz des Gesamtvolumens der Mischung ued Summe des Produkts aus den
Einzelvolumina der reinen Stoffe und ihren Molerdhéin. Da dieser Volumeneffekt fur
Flissigkeiten relativ klein ist, sind experimergelDaten oft mit einem vergleichsweise
grof3en Fehler behaftet. Obwohl sie nach Gl. (4l1@®)rmationen tUber die Druckabhangig-
keit der Gibbsschen Exzessenthalpie zur AnpassongGruppenwechselwirkungsparame-
tern liefern kénnten, werden Exzessenthalpien aesech Grund nicht in der Anpassungs-

prozedur bertcksichtigt, konnen jedoch trotzdem\fiiiPR vorhergesagt werden.

E
(‘EJ = VE (4.23)
P )

In Abb. 4.18 ist die Druckabhangigkeit der Exze$snona der bindren Systeme €O Ethan
und CQ - Methylacetat dargestellt. Bei diesen Systemeard stergleichsweise grole
Volumeneffekte zu beobachten, die mit Hilfe von \RTRUr die drei mdglichen Kombi-
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nationen Dampf-Dampf (40 bar), Dampf-Flussig (5%) hand Flussig-Flussig (75 bar) im
Falle des links dargestellten @G Ethan Systems in sehr guter Ubereinstimmungdeit
experimentellen Daten wiedergegeben werden konwarch fir das rechts im Bild
dargestellte System GO - Methylacetat wird das Exzessvolumen sowie seine
Druckabhangigkeit in nahezu perfekter Ubereinstimgmit den experimentellen Daten von
der Gruppenbeitragszustandsgleichung VTPR wiedetzsy

0 200

10
_ CO, (1) - Ethan (2), T=300K | CO, (1) - MeOAc (2), T = 313.15K
© ©
£ 55 bar (V,L) =
™ oo o
E .. 50 . _ _ 100 bar (V,L)
> o bar () W, e 80Dar (Vi) %
ar (V, o
40 A o % , 50 bar (V,L)
o[®75 bar (L,L) °
* NN -200
° o OK 20 bar (V,L)
£
*
’0
-20 r -400 T
0 0.5 X, 1 0 0.5 X, 1

Abb. 4.18: Experimentelle Dater#] [27] und mit VTPR £) vorhergesagte Exzessvolumina bei verschiedengoken.

5 Korrelation experimenteller Daten

Neben der herkémmlichen Anwendung als Gruppenlgsiinethode kann VTPR auch zur
Korrelation von experimentellen Daten eingesetztder. Dies ist immer dann interessant,
wenn sich das Einsatzgebiet des Modells auf eitirbeges System beschrankt, fir das
eventuell bereits mit gro3em zeitlichen und finatien Aufwand zuverlassige experimentelle
Daten gemessen worden sind. Die benétigfeinfprmationen werden bei der Anwendung
von VTPR als Korrelationsmodell nicht wie Ublichsadem Konzept der Gruppenbeitrage
erhalten, sondern mit Hilfe vorr-gModellen wie Wilson, NRTL oder UNIQUAC berechnet.
Bei diesen Modellen werden die Wechselwirkungspatam nicht an Strukturgruppen,

sondern an die Komponenten angepasst. Mit derartli@ten Wechselwirkungsparametern

(Tabelle 5.1) stehen dem Anwender alle Vorteile ¥astandsgleichungen zur Verfligung.

MGm MGn amlK] bm Conn [K 7] am[Kl  bam Com [K ]

Wasser Aceton -585.54 25101 1.59%* 472.46  -0.4071 -3.60710%

Tabelle 5.1:VTPR (UNIQUAC)-Parameter fir das System Aceton —&&as
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Abb. 5.1 und Abb. 5.2 zeigen am Beispiel des bm&gstems Aceton (1) — Wasser (2) das

Ergebnis der Korrelation experimenteller Daten uinerknipfung des VTPR-Modells mit
dem g —Modell UNIQUAC zu VTPR (UNIQUAC).

<

log P [kPa]

N
]

Pd

0

OO0 G RAOLA AR MROAO M O o

o <
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<

B O BN LO 00040
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| <o
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423.15K

o en
™

«%'30315K

288.15 K

0
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X, ¥y1 1

500

T[K]

450 A

400 A

350

0.5

yl,az
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Abb. 5.1: Experimentelle Daters(A) [27] und mit VTPR (UNIQUAC) ) korrelierte Eigenschaften des Systems
Aceton (1) — Wasser (2): VLE und azeotrope Daten.

Uber einen weiten Temperaturbereich werden isotbgnumter- wie tberkritische Dampf-

Flissig-Gleichgewichte und azeotrope Punkte ebefsd&xzessenthalpien und Molvolumina

(Abb. 5.2) in sehr guter Ubereinstimmung mit depagimentellen Daten beschrieben.
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Abb. 5.2: Experimentelle Daters] [27] und mit VTPR (UNIQUAC) ) vorhergesagte Eigenschaften des Systems
Aceton (1) — Wasser (2)Etund Molvolumina.
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6 Anpassung von Spezialparametern

Wahrend in der Regel allgemeingiltige Gruppenwdehdeingsparameter an binare
Phasengleichgewichtsdaten angepasst und in derp@muechselwirkungsparametermatrix
gespeichert werden, kann es jedoch wie im Fall Beschreibung der Ldslichkeit von
n-Alkanen in Wasser [49, 50] notwendig sein, spéziPlarameter anzupassen. Fir Systeme
mit einer breiten Mischungsliicke wie dem hier behitaten System Wasser — Alkan ist die
Loslichkeit gemal Gl. (6.1) definiert als Kehrwees Grenzaktivitatskoeffizienten.

1
Xakan = (6.1)

Alkan, Wasser

Dieses Beispiel (Abb. 6.1) ist besonders aus untegiihischen Gesichtspunkten von
Interesse und lasst sich im Planungsumfeld von Rehiarbeitenden Betrieben und der
Schmutzwasseraufbereitung finden [51].

1.00E-03

. 3
Propan ©OR> 0 /
1.00E-04 . S

Butan

log x

Pentan

1.00E-05

Hexan

1.00E-06 g7
Heptan ““({ b

1.00E-07 *

Octan

1.00E-08 .
170 370 570
T[K]

Abb. 6.1: Experimentelle Dater#) [27] und mit VTPR £) und mod. UNIFAC (Do)-(-) vorhergesagte Ldslichkeit
(Molanteil) vonn-Alkanen in Wasser.

Mit Hilfe der im Anhang in Tabelle 13.14 gegebengpeziell zur Vorhersage der Loslichkeit
von n-Alkanen in Wasser angepassten Parameter kann \ébeRso wie mod. UNIFAC (Do)
erfolgreich zur Vorhersage eingesetzt werden.
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7 Anwendung von VTPR in der Prozessentwicklung

Im Rahmen der Vorstellung und Weiterentwicklung deslumentranslatierten Peng-

Robinson-Gruppenbeitragszustandsgleichung sind ein Ldteratur bislang zumeist binare

experimentelle Daten und ihre modellhafte Bescluraiovorgestellt worden. Dies liegt darin

begrindet, dass eine Anpassung von Gruppenwechiksghgsparametern ausschliel3lich an
bindre Phasengleichgewichtsdaten erfolgt und dati@t zuverlassige Beschreibung von
Zweikomponentensystemen als GrundvoraussetzungeifiirVorhersagemodell angesehen
werden kann. In der industriellen Praxis gehératogh in der Regel Mehrkomponenten-
systeme zum Produktionsalltag. Soll sich ein Vashgemodell fir den Einsatz in der
Prozessentwicklung qualifizieren, so muss es inldgye sein, auch diesen Anforderungen
gerecht zu werden. Einige denkbare Anwendungsnidgiten sind in Abb. 7.1 dargestellt.

und ExzessgroRen

,/ \ (VLE, SLE, \
B G (e
\ Y. qu) n . \ Trennproblemen, z.B. \
\ \\elc gewy \\ azeotrope wu
/\/orhersage\ g h éwahl sele\

T ﬁhersage \A J—
[ Phasenglelchgerchten
Berticksichtigung

ktiver

" thermodynamischer \\ J Losungsmittel fir
Eigenschaften ‘ Trennprozesse, :\
(h Ah s, & y | chemische Prozesse, |
/ \\SCF, .
’/
/

ﬁ VIPR |

| Diffusiver \
\ Stoffaustausch (Aa;, Af;, \
\\ Ay anstelle von Ac) |

‘c‘/ Konstruktion von w‘
\ Riickstandskurven /

N BN
= /@ =

[ Design von
| Umweltverhaltens |
\  (Bioakkumulation) ’ \ Trennkolonnen (N, H) ,
\ f Vorhersage der
‘ Flammpunkte von
\ flissigen Mlschunjy

Abb. 7.1: Einsatzméglichkeiten von VTPR in der Prozessentwiud.

/
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7.1 Das Programmpaket VTPR-PE

Die Uberpriifung der Eignung von VTPR zum Einsatzlén Prozessentwicklung setzte die
Entwicklung eines geeigneten Werkzeuges vorausgjrdgeeignetes Programm bislang nicht
verfigbar war. Als Ausgangspunkt der Entwicklungrdé dabei das bereits in Abschnitt
3.1.1 in seiner Funktion als Tool zur Anpassung @appenwechselwirkungsparametern an
binédre Phasengleichgewichts- und Exzessgrofien stettje Programmpaket VTPR-PE.

=O File Fit Window Help Cancel - || & %

= s
Listgenerator X
Enter DDB-CodeNumber of select from DDB [..]
ik =
SLE (EUT) e s
VLE z —I 10. =
hE (EOS) ?; h 1
- 12 .
hE (VLE) 5 v | ;
vE 6. & 14,
N~ : 7
Liquid Density - 13 :
: L 8
Mixture Density L=
Satacint 3
s  * s -~ =
Zeno - Line Fie Edt 2
p h E | s T P s Names: (Substrings combined by &(and), |(or),!(not), typing a number -> switch to DDB number /s selection)
ase - Envelope | elect Temperature / Pressure elect Model — s
@ VTPR ¥ new Matix [rm PRI 3 s | Y] 4
’— K ’— Pa [ VLE outpat eload Result List from History Clear History|
OUR Search Item Search Type :
€ VaTPR Names 7] C Searchin Actvelst _Gearuist |
sep [k € mod. UNIFAC (Do) f (@ Search Complete Database
= INumbef Type|Loc. |Name Formula | CAS-RN Mol.Weight
Select Input 1 C Acetaldenyd C2H40  75-07-0  44.053
‘@ o C2HSNO 60-35-5 59.068
Standard Azeot Inpulfle & GenerslsList O e e
" Select File (Azeot-Format) C3H60 67-64-1 58
C2HEN2 107-15-3

C2H4Br2 106-93-4
Using standard Azeot Input-File

FPromaoaneonN

c 3 C2HSBr 74-96-4
¢ 3 1,2-Ethanediol C2H602 107-21-1
2 Start Cancel c ' Ethyl iodide C2HSI  75-03-6
0 c y S-Ethyl-2-nonanol C11H240 103-08-2 2.311
1 c 9‘ Ethanol C2H60 64-17-5 46.069

Display Options Search Options
~

W Select Component [C1] J = &l ¥ Synonyms

I~ Complete Data [V PublicDB [V Private DB
> Add Component [C1] to DDB Query ‘ I syonyms =

4 X cancel
uRunning *** Calculation in Pl'og Public Folde |C:\DDB Private Folder/C:\DDBPRY 29985 components .

Abb. 7.2: Das Programmpaket VTPR-PE, Berechnung von Vergskmeffizienten.

Das um die Madglichkeit der Vorhersage von Phaseécigyewichten und Exzessgrof3en
erweiterte Programm ist in Abb. 7.2 dargestellt. das Programm kurz vorzustellen, ist aus
den zur Verfigung stehenden Berechnungen die Vealgerder K-Faktoren eines Mehrkom-
ponentensystems als Beispiel gewahlt worden. Zwstagiid aus dem Menupunkt ,Predict*
der Punkt ,K-Faktor® (1) gewahlt. Es offnet sicmddialogfeld (2), in dem alle zur Berech-
nung notwendigen Parameter wie Temperatur oder Dritodell und Matrix festgelegt
werden konnen. Die Auswahl der Komponenten erfolbgdr die Funktion ,Generate List“. Es
offnet sich ein sogenannter ,List Generator* (3idem entweder direkt die Komponenten-

nummern der Dortmunder Datenbank eingegeben odar dib Schaltflache ,,..." direkt in
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der Datenbank Uber einen COM-Server Aufruf geswarden kann. Derzeit ist die maximal
maogliche Zahl der zu bertcksichtigenden Komponeatdrl5 begrenzt. Eine Erweiterung ist

bei Bedarf jedoch problemlos maoglich.

| 109.27-Kfac_VTPR_1056-1050-1051-1054-237-41-134-89-91-128-60-154-322.00K.txt - Ediitor E=REE

Datei Bearbeiten Format Ansicht 2
Results of the kfac - calculation
NI DDB# Name X y K
2 1056 NITROGEN 0.0006 0.0033 5.5000
2 1050 CARBON DIOXIDE 0.2000 0.2793 1.3965
3 1051 METHANE 0. 2755 0.6665 2.4192
4 1054 ETHANE 0.0227 0.0195 0.8590
5 237 PROPANE 0.0301 0.0129 0.4286 5
6 41 N-BUTANE 0.0457 0.0099 0.2166 7
7 134 PENTANE 0.0315 0.0036 0.1143
8 89 HEXANE 0.0238 0.0015 0.0630
9 91 HEPTANE 0.0396 0.0013 0.0328
10 128 OCTANE 0.0397 0.0007 0.0176
11 60 DECANE 0.2497 0.0014 0.0056
12 154 TETRADECANE 0.0411 0.0001 0.0024
Pressure: 109.27 bar
T: 322.00 K, Model: VTPR, Matrix: VTPR (mod.UNIFAC Do.)

S105181054825 784 1815
BRSO IRIPSIO02Io S5}
200 KItxH

Abb. 7.3: Ausgabe von Rechenergebnissen.

Die Ergebnisse einer Vorhersage werden in einedbgat geschrieben. Ihr Name setzt sich
aus der berechneten Gr63e, dem Modell, den Kompemaowie der Temperatur zusammen.
Der Dateiinhalt selbst besteht aus einer detadlieiDarstellung der Rechenergebnisse. Fir
einige Vorhersagen werden zusatzliche Informatiomeigrafischer Form ausgegeben und
abgespeichert. Als Beispiele sei kurz auf die Togigkarten ternarer Systeme verwiesen, auf

die im weiteren Verlauf noch detailliert eingegamgerd.

7.1.1 Vorhersage azeotroper Punkte in Mehrkomponentensystmen

Eine sehr genaue Charakterisierung von azeotropekt&h besonders in Mehrkomponenten-
systeme ist sowohl mit Gruppenbeitragsmethodenaatsh mit Gruppenbeitragszustands-
gleichungen mdglich. Tabelle 7.1 zeigt die Vorhgesagebnisse der azeotropen Punkte
sowie ihrer Eigenschaften fir das ternéare Systeenz8l (1) — Ethanol (2) r-Heptan (3) mit
VTPR und mod. UNIFAC (Do) im Vergleich zu den auser dortmunder Datenbank
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entnommenen experimentellen Daten. Wie der Talegiteommen werden kann, sind beide
Modelle in der Lage, die in dem Mehrkomponenteresyshuftretenden Trennprobleme zu

erkennen und in sehr guter Ubereinstimmung mitedgrerimentellen Daten zu beschreiben.

Experimentell VTPR mod. UNIFAC (Do)
System Art T[K] P [kPa] Y1 P [kPa] Viaz P [kPa] Vi.az
1_2 hom 50315 2131 0668 2122 06673 211  0.6721
Pmax
1-3 22{2;( 307.35 19.812 0.9842 19.12 09838 19.11  0.9956
2-3 22{2;( 303.15 16212 0555 16.23 05445 1632  0.552
1-2-3 2‘;{2;( 303.46 21.18 06052 216 0.619 2146  0.6267

Tabelle 7.1:Experimentelle [*: 27] und mit VTPR und mod. UNIEADoO) vorhergesagte azeotrope Punkte im ternaren
System Benzol (1) — Ethanol (2n-Heptan (3).

Anders als Gruppenbeitragsmethoden sind Gruppeabs#ustandsgleichungen auch in der
Lage, Eigenschaften von Gasgemischen zu beschrdil@mit eignen sich Gruppenbeitrags-
zustandsgleichung beispielsweise auch fir die Acdweg im Bereich der Klima- und
Kaltetechnik. Tabelle 7.2 zeigt die mit VTPR verpesagten azeotropen Punkte des quater-
naren Systems C(Q1) — Ethan (2) — k6 (3) — Propan (4) bei 266.5 K im Vergleich zu den
der Dortmunder Datenbank entnommenen experimentBiigen.

Experimentell’ VTPR
System Art TI[K] P [kPa] Y1.az P [kPa] Yi.a;
1-2 hom. 5666 3327 067 3336  0.6888
Pmax
1-3 kein
1-4 kein
hom.
2-3 266.5 20.68 0.896 20.49 0.9034
Pmax
2-14 kein
3-4 hom. 2665  na. 083 903  0.8248
Pmax
1-2-3 kein n.a.
1-2-4 kein n.a.
1-3-4 kein n.a.
2-3-4 kein n.a.
1-2-3-4 kein n.a.

Tabelle 7.2Experimentelle [*: 27] und mit VTPR vorhergesagieotrope Punkte im quaternéren
System CQ(1) — Ethan (2) — k8§ (3) — Propan (4) bei 266.5 K.
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Alle in dem Vierkomponentensystem auftretendenait@in Druckmaximumazeotrope wurden
von VTPR gefunden. Die vorhergesagten Eigenschaf@meinzelnen azeotropen Punkte
stimmen dabei sehr gut mit den experimentell eattéth Daten zu Druck und Dampfphasen-

zusammensetzung uberein.

7.1.2 Vorhersage der Topologie ternarer Systeme mit VTPR

In einer klassischen Chemieanlage entstehen b80zBrozent der Kosten im Bereich der
Reinigung der Reaktionsprodukte. Nicht umgesetalekie missen ebenso wie eventuell
entstandene Nebenprodukte von den gewiinschten eodwabgetrennt werden. Dies
geschieht nach Mdglichkeit durch den Einsatz thscher Trennverfahren, wobei die
Rektifikation auf Grund ihrer verschiedenen Voseeilden gré3ten Anteil an den
durchgefuhrten Stofftrennungen hat. So ist besentder der Synthese der Trennprozesse
erhohte Sorgfalt erforderlich, da diese die Proflidit des Gesamtprozesses durch hohe
Energiekosten malgeblich beeinflusst. Wie die foligm Grafiken zeigen, wird die
universelle Gruppenbeitragszustandsgleichung VTRBBh adiesen Anforderungen gerecht.
Mit ihrer Hilfe ist es mdglich, die Topologie vortd¥gemischen zuverlassig zu berechnen
[52]. Diese beinhaltet neben der Charakteristik Reinstoffe und azeotropen Punkte (stabil,
instabil oder Sattelpunkt) auch den Verlauf von I&tiands- und Grenzdestillationslinien.
Anhand dieser Topologiekarten kann der Verfahregesireur die Machbarkeit von Trenn-

operationen Uberprifen sowie eine Kostenabschatdersglben durchfiihren.

Ethan
25.07 bar

41.07 bar / VAR VAL VSV A V :

7\ r
ANVERVR VAR VEARVARVARYAN

CO, Propan
36.68 bar 5.05 bar

Abb. 7.4: Mit VTPR berechnete Topologie des ternaren Syste@s- Ethan — Propan bei 275 K.
(—): Ruckstandskurven): Grenzdestillationslinieng(: stabiler Punkt,«): Sattelpunkt, €): instabiler Punkt.
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Das in Abb. 7.4 dargestellte System £OEthan — Propan zeigt bei 275K einen instabilen
Punkt in Form eines bindren Druckmaximumazeotrapschen CQ und Ethan. Die reinen
Komponenten Ethan und G®ilden jeweils Sattelpunkte. Propan als einzidabiter Punkt

in dem System ist der Endpunkt aller vom azeotrdpenkt ausgehender Rickstandskurven.
Ruckstandskurven haben singuléare Punkte als Stad-Endpunkte, wobei die Endpunkte
stets von stabilen Knoten gebildet werden und séwR#instoffe als auch Azeotrope sein
konnen. Sie geben den Konzentrationsverlauf begreaifenen Verdampfung wieder und

werden allgemein durch folgendes Differential begtien:

LR (7.1)
Dabei stellt die dimensionslose Zeit dar. Da eine Integratmnahl vor- als auch rickwarts
maoglich ist, kann eine Rickstandskurve von jeddeeklichen Zusammensetzung ausgehend
berechnet werden. Fir die Berechnung einer unbéganKurvenform mit bekannten
Startwerten mittels einer Differentialgleichung éste explizite Funktion notwendig, die den
Zustand des Systems zu einem spateren Zeitpunktesmsaktuellen Zustand berechnen kann.
Hier kommt das Verfahren nach Runge-Kutta-Gill [53] als Runge-Kutta Methode vierter
Ordnung zur Anwendung, das sich durch eine gutetBegung der Kurvenkrimmung und

numerische Stabilitdt auszeichnet.

Das ternare System GO- Ethan — HS bei 273.15 K bildet jeweils ein binéares
Druckmaximumazeotrop zwischen ¢@nd Ethan sowie Ethan und,$l aus. In diesem
System tritt eine Grenzdestillationslinie auf. Serbindet den instabilen azeotropen Punkt
zwischen CQund Ethan mit dem azeotropen Punkt zwischen EtimanHiS, welcher einen
Sattelpunkt darstellt. Eine Grenzdestillationslisillt im dreidimensionalen Raum einen
Bergricken bzw. ein Tal dar. Sie unterteilt ein @in in Destillationsbereiche, die immer
aus einem stabilen und einem instabilen Knotenebest und durch Rektifikation nicht

Uberwunden werden kdnnen.
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24.14 bar

39.25 bar

co, H,S
34.92 bar 10.27 bar

Abb. 7.5: Mit VTPR berechnete Topologie des terndren Syste@s— Ethan — KIS bei 273.15 K.
(—): Ruckstandskurven): Grenzdestillationslinieng(: stabiler Punkt,«): Sattelpunkt, €): instabiler Punkt.

Eine etwas komplexere Topologie zeigt das in AhB. dargestellte System Cyclohexan —
Benzol — 2-Butanon bei 275 K. Hier bildet jedeszeine der drei bindren Systeme ein
Azeotrop aus. Folglich wird das terndre Gemischchluzwei Grenzdestillationslinien in

insgesamt drei Destillationsbereiche unterteilt.

Benzol
353.3K

351.79K /"

2-Butanon Cyclohexan
35267 K SABBRK 353.93K

Abb. 7.6: Mit VTPR berechnete Topologie des terndren Systeyetohexan — Benzol — 2-Butanon bei 1 atm.
(—): Ruckstandskurven): Grenzdestillationslinieng(: stabiler Punkt,«): Sattelpunkt, €): instabiler Punkt.
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7.1.3 Vorhersage ternarer Dampf-Flussig-Gleichgewichte

Die Berechnung des zu der bereits in Abschnittl7viorgestellten Vorhersage azeotroper
Daten von Mehrkomponentensystemen gehdrende Dalag$if-Gleichgewichts des
Systems Benzol (1) — Ethanol (2)n-Heptan (3) bei 303.15 K wurde ebenfalls mit VTPR
durchgefuhrt. Das Ergebnis ist in Abb. 7.7 in Foemes Pxy(T) - Diagramms dargestellt.
Deutlich zu erkennen ist, dass neben den drei &@naeeotropen Punkten auch das ternare
Azeotrop in guter Ubereinstimmung mit den experitaben Daten und der Vorhersage mit
mod. UNIFAC (Do) wiedergegeben wird (Tabelle 7.Gut zu erkennen ist hier auch die
Grenzdestillationslinie in Form eines Bergrickedsg vom binaren Azeotrop Benzol —
Ethanol Uber das ternare Azeotrop Benzol — EthanolHeptan zum bindren Azeotrop
Ethanol —n-Heptan verlauft. Die zweite Grenzdestillationgtirewischen den azeotropen
Punkten Benzol - Ethanol und Benzol n-Heptan ist ebenfalls vorhanden, in ihrer
Auspragung jedoch nicht ganz so deutlich. Die slahaus ergebenden Destillationsfelder
sind die entsprechenden Flanken. Die aus Abb. 7Wognenen Erkenntnisse zur
Systemtopologie lassen sich in der ebenfalls mitPRT berechneten Topologiekarte
(Abb. 7.8) wiederfinden.

P [bar]
10.22
0.212 bar 0.213 bar|

Benzol Ethanol

Abb. 7.7: Mit VTPR vorhergesagtes Dampf-Flissig-Gleichgewités Systems Benzol (1) — Ethanol (2)-Heptan (3) bei
303.15 K.O = binares Azeotro,) = ternares Azeotrop.
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Ethanol
0.11 bar

0.16 bar

o

Benzol n-Heptan
0.16 bar 0.08 bar

Abb. 7.8: Mit VTPR vorhergesagte Topologie des Systems Befiet Ethanol (2) -a-Heptan (3) bei 303.15 K.
(—): Ruckstandskurvens): Grenzdestillationsliniene(: stabiler Punkt,«): Sattelpunkt, ): instabiler Punkt.

Selbstverstandlich sind auch bei hoheren Uber&hiée Systemen Vorhersagen des Dampf-
Flissig-Gleichgewichtsverhaltens moglich. Abb. Z&gt dies am Beispiel des ternaren
Systems Benzol — Aceton — Propan bei 400 K PTopan = 369.95 K).

P [bar]

Propan Aceton

Abb. 7.9: Mit VTPR vorhergesagtes Dampf-Flissig-Gleichgewitds Systems Benzol — Aceton — Propan bei 400 K.
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7.1.4 Auswahl von Entrainern

Die rektifikative Trennung azeotroper Gemische,(= 1) bzw. von Gemischen aus
Komponenten mit sehr ahnlichen Siedepunkter, & 1) erfordert den Einsatz von

Sonderverfahren. So kann durch die Zugabe einegrggen Entrainers der Trennfaktor
gunstig beeinflusst werden. Im Gegensatz zu matifNIFAC (Do.) kdnnen mit der

Gruppenbeitragszustandsgleichung VTPR nun erstmath bei Gasgemischen auftretende
Trennprobleme bertcksichtigt werden. Diese find&ch zum Beispiel in der tertiaren

Erdoélforderung, bei der Aufarbeitung von Erdgasroder Darstellung von synthetischem
Erdgas. In allen genannten Beispielen muss einennlrey des azeotropen Systems
Kohlendioxid — Ethan durchgefuhrt werden. VTPR Eeidass durch die Zugabe von
80 mol-% Propan bzw. Butan zu dem System, €@&than die relative Flichtigkeit von O

steigt und so das Azeotrop gebrochen werden kasin [5

1 1
+ 80 mol-% Propan + 80 mol-% Butan
]
(/)‘_| —
= \ > \
0.5 0.5

CO, (1) - Ethan (2), T = 266.5 K

0 0.5

CO, (1) - Ethan (2), T = 266.5 K

0 0

10 0.5 x5 1

X4®

Abb. 7.10: Mit VTPR vorhergesagtes Dampf-Flussig-Gleichgevwgehthalten von C®Ethan ) und unter Zugabe von
80 mol-% Propan bzw. Butan auf I6sungsmittelfreiesiB&-).
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7.1.5 Beschreibung der Verteilungskoeffizienten von Multkomponentensystemen
Eine weitere Anwendungsmdglichkeit von VTPR im Bele der erddlverarbeitenden

Industrie besteht in der Vorhersage der Verteilungffizienten von Mehrkomponenten-

Systemen.
~2 2 2
1 - -—
L == 2N ===V NI I
o0 | i === S| m==a ~ o i =
o, —=== S ———7 g P
B I e——= S =———t’ Sl 5 =
2| ———= S RS
e / -2 i 1(9)’ . ¢ -2 i 10 ¢ - ¢
3] u 3 ne 3] n ¢
-4 / 44 2 41 »
5 12 322K, 20 Mol-% CO, 322K, 70 Mol-% CO, 322K, 90 Mol-% CO,
B T -5 T -5 T
0 5 p [bar] 1%° 0 75 P [bar] 150 0 75 P [bar] 150
2
¥_ 1 A 2 N
~ 04 : 1. Stickstoff 7. Pentan
E? e 2. Methan 8. Hexan CH,4 CH,4
—-17 : 3. Co, 9. Heptan
-2 1 4. Ethan 10. Octan co co
3 - u 5. Propan 11. Decan 2 2
4 6. Butan 12. Tetradecan
'5 '338.7K, 80 Mol-% CO, CH,
0 75 P [bar] 150 Komponenten Parametermatrix

Abb. 7.11: Experimentelle €) [27] und mit VTPR vorhergesagte-X Verteilungskoeffizienten fiir ein synthetisches Bloh

In Abb. 7.11 sind die nach Gleichung (7.2) beretbmeK-Faktoren fir ein aus 12

Komponenten bestehendes, synthetisches Rohdl deliges

Ki :%:Z_t (72)

Die Punkte stellen die experimentell ermittelten7][2 die Linien die mit VTPR
vorhergesagten Verteilungskoeffizienten bei demejégen Bedingungen dar. Auch im Fall
des hier dargestellten Multikomponentensystemstief TPR eine sehr gute Vorhersage der
experimentell bestimmten K-Faktoren, wobei nur @euppenwechselwirkungsparameter
zwischen vier Hauptgruppen benétigt werden. Zumgléech: Fir die Beschreibung des
gleichen Systems wéren fiir die typische Vorgeheis®v@6 binare g— Modellparameter-

kombinationen oderjkParameter notwendig.
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7.1.6 Berechnung chemischer Gleichgewichte
Der Gleichgewichtszustand einer reversiblen chemeiscReaktion kann mit Hilfe der

Gleichgewichtskonstanten K beschrieben werden.diesechnet sich nach
K=K.K, (7.3)

wobei das reale Verhalten durch Kericksichtigt wird. Als Beispielreaktion wird dia
Abb. 7.12 dargestellte, sdurekatalysierte, heteredggpaltung von tert.-Amyl-Methyl-Ether
(TAME) zu 2-Methyl-1-buten und 2-Methyl-2-Buten enmsucht. Als Katalysator wird das

granulierte, makroporése lonenaustauscherharz Aysb&6 verwendet [56].

//
Z
i
Z
Z
7

™~

o)
tert-Amylmethylether

TAME
MeOH rq r, MeOH
rq ro
Kat.

rs X

_—
—~——

rs
2-Methyl-1-buten 2-Methyl-2-buten

2M1B (1B) 2M2B (2B)
Abb. 7.12: Reaktionsschema der TAME-Synthese [57] und SpalisBiy

Der experimentell ermittelte und mit VTPR, mod. BAIC (Do) sowie unter Annahme eines
idealen Verhaltens vorhergesagte Gleichgewichtumskr TAME — Spaltung in dem
Temperaturbereich von 300 K bis 370 K ist in Abld.37dargestellt.
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0.9

0.6 -

Methanol Gleichgewichtsumsatz
/

0.3

L&sungsmittelfrei

Ideal

mod. UNIFAC (Do)

300

335

T[K] 370

Abb. 7.13: Experimentelle € [56], o [59], x [60]) und mit VTPR, mod. UNIFAC (Do) sowie unter Aahme idealen
Verhaltens berechnete Gleichgewichtsumsatze fiF AME-Spaltung im Temperaturbereich von 300 K — 870

Die Gruppenbeitragszustandsgleichung VTPR liefet fiir die Beschreibung der Gleichge-

wichtsumsétze ebenso gute Ergebnisse wie die Gnbeieagsmethode mod. UNIFAC (Do).
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Abb. 7.14: Experimentelle ¢ [61]) und mit VTPR, mod. UNIFAC (Do) sowie untenAahme idealen Verhaltens berechnete
Gleichgewichtsumsatze fir die TAME-Spaltung im Tengturbereich von 300 K — 370 K in Anwesenheit mefPentan als

inertes Losungsmittel (1:1).

Abb. 7.14 zeigt experimentell ermittelte Daten Vfargleich zu vorhergesagten Gleichge-

wichtsumséatzen der TAME-Spaltung in Anwesenheit rdPentan als inertes Loésungsmittel
im Verhéaltnis 1:1. Auch hier liefern VTPR sowie mddNIFAC (Do) nahezu identische
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Vorhersagen, die sehr gut mit den experimentelltiibesten Daten Ubereinstimmen.
Vergleicht man die in Abb. 7.13 und Abb. 7.14 datghten Gleichgewichtsumsatze, so wird
deutlich, dass der nach dem Prinzip von Le Chatelr einem geringeren
Gleichgewichtsumsatz fuhrende Verdinnungseffektli, kompensiert wird.

7.1.7 Auslegung von Extraktion und Heteroazeotroprektifikation

Sowohl die extraktive Stofftrennung als auch did¢drazeotroprektifikation basieren auf der
Tatsache, dass sich ein stark real verhaltendeg&tusch unter bestimmten Umstanden
entmischen und in mehrere miteinander im Gleichgeivstehende Phasen zerfallen kann.
Beide Verfahren finden in der Praxis Anwendung wedangen zur optimalen Auslegung
eine moglichst genaue Kenntnis der auftretendesskiiFliissig-Gleichgewichte=g/odelle
wie zum Beispiel mod. UNIFAC (Do) sind zwar in deage, Mischungsliicken in guter
Ubereinstimmung mit experimentellen Daten zu besiblen, stoRBen jedoch bei technisch
interessanten Systemen zum Beispiel aus dem Bedleichuftverfliissigung oder Erdgasauf-
bereitung an ihre Grenzen. Auch hier liefert dasP®IModell fir binédre sowie ternére
Mischungslicken gute Ergebnisse. Dies ist im Falgenam Beispiel des bindren Systems

Stickstoff-Ethan bzw. des ternéren Systems Stitkbethan-Ethan gezeigt.

Methan

1

Stickstoff 05 X4 Ethan
\ D \;W/\A
WA= =\
y \“:"’ \‘v'/ \\ // > - \\\ /// \\”/l \‘ -
Stickstoff Ethan

Abb. 7.15: Experimentelle €) [27] und mit VTPR ) vorhergesagte LLE's des ternaren Systems
Stickstoff — Methan — Ethan bei 122 K.
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Wie Abb. 7.16 zeigt, lassen sich die Vorhersagdmngse der Mischungslicke durch eine
Datenkorrelation und der damit verbundenen Kontimnades VTPR-Modells mit dem
g--Modell UNIQUAC noch deutlich steigern. Rot dargsktist das Vorhersageergebnis mit
VTPR, grun gibt die genauere Vorhersage mit VTPRQUAC wieder. VTPR beschreibt
dabei nicht nur den Verlauf der Mischungsliicke,hadee Konoden werden in sehr guter
Ubereinstimmung mit den experimentellen Ergebnisgiedergegeben. Zusatzlich dargestellt
sind die entsprechenden Verteilungskoeffizientere BPunkte stellen die experimentellen
Ergebnisse, die gestrichelte Linie die mit Hilfenv TPR ermittelten K-Faktoren und die
durchgezogene Linie die mit VTPR-UNIQUAC berechneteFaktoren dar.

Methan
4
\'4 Stickstoff
2 1 Methan \.
. ‘--, Ethan
o+ & .
D
0 :
0 0,5 Xi 1

N Yu P., Elshayal LM., LuB.C.-Y.,
Can.J.Chem.Eng., 47, 495-498, 1969

----- VTPR mod. UNIFAC (Do)

VTPR UNIQUAC

Stickstoff Ethan

Abb. 7.16: : Experimentelle£) [27] und mit VTPR £) und VTPR UNIQUAC ) vorhergesagtes LLE und K-Faktoren des
ternaren Systems Stickstoff — Methan — Ethan bBiKL

7.1.8 Konstruktion von Phase Envelopes

Phase Envelopes oder P/T — Kurven spielen besomdetsr Ol und Gas verarbeitenden
Industrie eine wichtige Rolle [62, 63, 64]. Die ¢her-Tropsch-Synthese [65] als bedeutende
Reaktion zur Herstellung von GtL-Kraftstoffen ligfals typisches Produkt flissige Alipha-
ten, die beispielsweise als sauber verbrennendat£fur fossilen Diesel eingesetzt werden

konnen. Je nach Reaktionsbedingungen beinhaltet Riasprodukt jedoch zusatzlich
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Paraffine, Alkene und Alkohole, die von den gewimen Aliphaten abgetrennt werden
mussen. Fur die Synthese und Auslegung dieser dpemationen liefern Phase Envelopes

wichtige Informationen.

Abb. 7.17 zeigt eine P/T — Kurve des ternaren Qyst®lethan — Ethan — Propan. An diesem
Beispiel soll kurz erklart werden, welche prozedstesch relevanten Informationen sich aus

den Phasen Envelopes ergeben.

80
Cricondenbar —» Retrpgrade
= Region
8 kritischer Punkt
o 3
Flussigkeit b «— Gas

>

40 {  Siedelinie — Taulinie —»
Cricondentherm
0 .
140 195 T [K] 250

z Methan: 0.8511 z Ethan: 0.1007 z Propan: 0.0482

Abb. 7.17: Experimentelle €) [27] und mit VTPR vorhergesagteX P/T-Kurve fur das System Methan — Ethan — Propan.

Die rot dargestellte Siedelinie trennt die flissRjgase vom Zweiphasengebiet. Sie endet im
kritischen Punkt. An der blauen Taulinie geht dagiphasengebiet in die Gasphase uber.
Auch die Taulinie endet im kritischen Punkt. Dieid®@ndenbare (critical condensation
pressure) gibt den maximal méglichen Druck an, demn die Existenz einer Flussigkeit
maoglich ist. Analog gibt die Cricondentherme (c@li condensation temperature) die
hochstmdgliche Temperatur an, bei der die Koexsstern miteinander im Gleichgewicht
stehender Dampf- und Flussigphase mdglich ist. rAtsograde Region wird der Bereich
innerhalb der P/T - Kurve bezeichnet, in dem dur€emperaturerhéhung bzw.
Druckerniedrigung eine Kondensation herbeigefiihgrden kann. Sie wird durch die
Retrograde begrenzt, die den kritischen Punkt me&md Berihrungspunkt der

Cricondentherme mit der Taulinie verbindet [66].
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Eine moglichst genaue Vorhersage von P/T-Kurverzush Beispiel fir die Auslegung und
Optimierung der Pipelines von Offshore-Anlagen tisslich. Hier muss zur Vermeidung
von Kondensationseffekten in den Pipelines das BR®hgberhalb der Cricondenbare
transportiert werden. In der onshore Verarbeituragegen ist das Wissen um die
Cricondentherme zum Erreichen der notwendigen @ualies Produktes Gas unerlasslich.
Ein weiteres Einsatzgebiet fur Phase Envelopett shel Klimatechnik dar. Hier kommt es
darauf an, die Temperatur soweit zu erniedrigess dach das System ausgehend von dem
Zweiphasengebiet so dicht wie mdglich der Siedelindhert. So kann ein Maximum an

Flassigkeit produziert werden.

9000
= sl T B, Yevan = 07709
D_ Xgthan = U- © ¢ A
Lo O A
il o o Xgthan = 0.5871
D_ o o

oA &
Xethan = 0.968544 =&
T o9 ob

6000

3000 -

250 350 450 T [K] 550

Abb. 7.18: Experimentelle €) [27] und mit VTPR vorhergesagte X P/T-Kurve fiir das System Ethan — Heptan.

Abb. 7.18 zeigt ein weiteres Beispiel fur die Vadage von P/T-Kurven mit VTPR. Hier
sind zwischen den experimentell ermittelten und YAiPR vorhergesagten Dampfdricken
der reinen Stoffe Ethan und Heptan experimentaiiteelten und mit VTPR vorhergesagten
P/T-Kurven verschiedener Zusammensetzungen desehirBystems dargestellt, fir deren
Berechnung keinerlei Gruppenwechselwirkungsparamétenottigt werden. Auch hier

stimmen Modell und Experiment sehr gut miteinanderein.
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7.1.9 Beschreibung physikalischer Absorptionsvorgange

Ein weit verbreitetes, auf physikalischen Absonpgiorgéngen basierendes Verfahren ist die
von Linde entwickelte und in Zusammenarbeit mitdiwweiterentwickelte Rectisol-Wasche
[67]. Mittels Methanol als organisches Losungsritéerd hier bei tiefen Temperaturen
(typischerweise 233.15 K) zum Beispiel Erdgas ver Bampfreformierung bis auf einen
Restanteil von wenigen ppm gleichzeitig oder selekion Sauergasen gereinigt [68].
Moglich wird dies aufgrund der deutlich unterschigten Ldslichkeiten von CH H,S und
CO; in Methanol. Die resultierenden Sauergasstromadidrzum Beispiel im Claus-Prozess
zur Gewinnung reinen Schwefels &) oder fiir sekundare Olférdertechniken und die
Harnstoffproduktion (Cg) eingesetzt werden. Die Vorteile des Rectisol Hafgens liegen

in der Verwendung von Methanol als breit verfligbaumad preiswertes Waschmittel, der
Flexibilitdt des Verfahrens sowie seiner Wirtschetikeit. So ist seine Anwendung haufig in
Kombination mit nachgeschalteten Kalteprozessen dee Flissigstickstoffwasche zur
Eduktaufbereitung der Ammoniaksynthese zu finden.

3.5
'%' 664f bar T CH,
a .
N
-
I CO,
(@)
°
H,S
1.5 4
Methanol als Absorptionsmittel
-0.5 .
180 280

T [K] 380

Abb. 7.19: Experimentelle €) [27] und mit VTPR vorhergesagte-\ Henry-Koeffizienten fur
CH,, H,S und CQin Methanol.

Abb. 7.19 zeigt experimentell bestimmte und mit RTorhergesagte Henry-Koeffizienten
von CH,;, H,S und CQ in Methanol im Temperaturbereich von 200 K bis 323Die
vorhergesagten Henry-Koeffizienten decken sich gt den experimentell bestimmten
Werten. Sie betragen bei 233.15 K fiir 4R Methanol 664.7 bar, fur GOMethanol 29 bar
und fur BS 4.7 bar.
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Da sich Ldaslichkeit und Henry-Koeffizient antipragional verhalten, bedeutet ein grol3er
Henry-Koeffizient eine geringe LOslichkeit. Demnaddinkt fur beide Sauergase die
Loslichkeit in Methanol mit steigender Temperattirker als die des ohnehin schon gering
l6slichen Methans. Bei 233.15 K |6st sich bei ¢gfeim Partialdruck also im Vergleich zu
CH, (H12 = 664.7 bar) etwa die zwanzigfache Menge an, @, = 29 bar) und etwa die
einhundertvierzigfache Menge an3i(Hi»>= 4.7 bar) in Methanol.

7.1.10 Uberkritischer Fluide als Losungsmittel in der Extraktion

Das selektive Abtrennen einer Komponente aus effiessigen oder festen Stoffgemisch mit
Hilfe eines geeigneten L&sungsmittels wird als &xion bezeichnet. Sie kann eingesetzt
werden, wenn aus technischen oder 6konomischend@niidie Anwendung rektifikativer
Trennprozesse nicht sinnvoll oder mdglich ist. He®i zum Beispiel auf die Trennung
azeotroper Gemische sowie die Metallsalzextraktimgewiesen. Die Extraktion spielt dar-
Uber hinaus zur schonenden Gewinnung von hitzeentgfhen Substanzen wie Wirkstoffen,
Olen, Extrakten und Aromen aus pflanzlichen Rolfstofin der Naturstoff-, Pharma-,
Kosmetik- und Nahrungsmittelindustrie eine gro3délRdcin Nachteil der Extraktion ist vor
allem der apparative Aufwand zur Rickgewinnung d&ufig toxischen und brennbaren
Lésungsmittel sowie deren riickstandslosen Entfeyraus dem Extrakt. Diese Problematik
kann durch den Einsatz von uberkritischen Fluidén ladssungsmittel deutlich reduziert
werden, die einfach durch Entspannung von ExtralitExtraktionsgut rickstandslos entfernt
werden konnen [69]. Ihre Losungsmitteleigenschakténnen auf einfache Weise durch
leichtes Andern von Druck oder Temperatur oder lilufagabe von Co-Solventien den ge-
forderten Bedingungen angepasst werden. Besond&ral€ nahezu inertes, nicht brennbares
und nicht toxisches Ldsungsmittel spielt bei dertuxsoffextraktion eine wichtige Rolle
[70, 71]. Wéahrend im Falle der Extraktion von Fig&eiten die Losung des Phasengleichge-
wichtsverhaltens ausgehend von der Isofugazitédiesinezg analog der bereits vorgestellten
Vorgehensweise zur Berechnung des Dampf-FliissigePiggeichgewichtsverhalten erfdfyt
muss im Fall der Extraktion eines Feststoffes narrigazitat des Schwersieders betrachtet

werden:

fo=f) (7.4)

! Siehe Kapitel 4.1.1.
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Voraussetzung ist die Annahme, dass der SchwersadsidReinstoff (x = 1) vorliegt, sich
das Losungsmittel also nicht in ihm I6st. Damigtaus Gl. (7.4)

stubvz(P_ F?)

RT y$,P (7.5)

¢;

Fur niedrige Sublimationsdriicke geht der Sattigfuggeitatskoeffizientp; gegen eins. Die

Loslichkeit eines Feststoffes in einem kritischémd-kann demnach nach Gl. (7.6) berechnet

werden [72].
psub VZ(P_ P;)
? RT
7.6
7P o

Y, =

Aufgrund des Umfangs der aktuellen Gruppenwechsklngsparametermatrix der
Gruppenbeitragszustandsgleichung VPRt derzeit eine Vorhersage der Feststoffldslich-
keiten von Naturstoffen wie zum Beispiel Koffein @O, (Entkoffeinieren von Kaffee),
leider nicht moglich. An den folgenden Beispieleindyedoch deutlich, dass VTPR auch zur

Auslegung von Hochdruck-Extraktionsprozessen hesamgen werden kann.

0 0
N NS——— ~ |30815K
> 594.2 K >
(@) (@)
o o
b A M AA
372.94 K -
-2 - e 4. 25
319.11 K
4 CO, (1) — Dodecan (2) 5 CO, (1) — Naphthalin (2)
0 90 P [bar] 180 0 175 P [bar] 350

Abb. 7.20:: Experimentelle &) [27] und mit VTPR vorhergesagte ) Léslichkeiten in Gberkritischem GO

12 Sjehe Kapitel 3.3.
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Links in Abb. 7.20 dargestellt ist das System,dD) — Dodecan (2) als Beispiel fir eine
Extraktion von Flussigkeiten dargestellt. Hier waeirdliie Loslichkeit von Dodecan in
Uberkritischem C@ analog der Vorgehensweise zur Berechnung des DRhig$ig-
Phasengleichgewichtsverhaltens mittels Grupperdgsinustandsgleichungen berechnet. Die
rechte Grafik in Abb. 7.20 zeigt die bei 308.15 ¥perimentell ermittelten Loslichkeitsdaten
von festem Naphthalin in GOm Vergleich zu der Vorhersage mit VTPR. Fir bekidle
gibt VTPR das Phasengleichgewichtsverhalten in sgiter Ubereinstimmung mit den

experimentellen Daten wieder.

7.1.11 Flash — Berechnung
Eine der einfachsten Grundoperationen stellt dé&kh. 7.21 dargestellte T,P — Flash dar. Er

entspricht einer einfachen Destillation mit einéeiGhgewichtsstufe.

v,y i

E.zh R, T —o {M?
Q

L,x,h

Abb. 7.21:T,P - Flash

Ein Feedstrom mit bekannter Zusammensetzung, DundkTemperatur wird dabei teilweise
verdampft, so dass sich ein Gleichgewicht zwisdbampf- und Flissigphase einstellt. Seine

Berechnung erfordert das iterative Losen der RadkRice-Gleichung [73]:

1 7K1 _
2T " @)
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Mit dem berechneten Volumenstroril kann die Fliissigphasenzusammensetzung nach
Gl. (7.8)

N B (7.8)
1+V(K, -1)
und die Dampfphasenzusammensetzung nach Gl. (7.9)
y =KX, (7.9)

berechnet werden. Fiir den Fafl=1 ist die korrekte Lésung fiir den Volumenstrovh
gefunden, wenn die Gleichungen (7.10) bis (7.1f8j)lesind.

> x =1 (7.10)
Yy =1 (7.11)
F=V+L=1 (7.12)
z, = Lx, +Vy, (7.13)

Eine Aussage Uber den thermischen Zustand destfr@adsst moglich, indem die Rachford-

Rice-Gleichung (Gl. (7.7)) fur die beiden Extren#aV =0 und V =1 geldst wird. Es

ergeben sich dabei folgende Mdglichkeiten:

V=0 V=1 Zustand Feedstrom

positiv.  positiv Uberhitzter Dampf
positiv 0 am Taupunkt
positiv  negativ zwei Phasen

0 negativ am Siedepunkt

negativ. negativ  unterkihlte Flissigkeit

Tabelle 7.3:Mégliche Zustande des Feedstroms.

Als Beispiel fur eine T,P — Flash Berechnung mitPRTist im Folgenden das ternére System
Methan — Ethan — Propan dargestellt. System, Fesadzmmensetzung yghan = 0.02,
Zethan = 0.78, Bropan = 0.2), Temperatur (283.15 K) und Druck (27.579) baurden so
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gewdahlt, dass ein direkter Vergleich der Ergebnisse den in Tabelle 7.4 gegebenen,
experimentellen Dampf-Flussig-Gleichgewichtsdaten Rrice et al. [74] moglich ist.

Komponente X y K

Methan 0.0302 0.115 3.8079
Ethan 0.7578 0.7989 1.0542
Propan 0.212 0.0861 0.4061

Tabelle 7.4:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdatiéndas System Methan — Ethan — Propan
bei 283.15 K und 27.579 bar [74].

Abb. 7.22 zeigt das Ergebnis der T,P-Flash-Bereagnmit VTPR. Das Flashen des

Feedstroms und die experimentellen Dampf-FlissgjeBbewichtsdaten stimmen bei den

gewahlten Bedingungen sehr gut (iberein. Mii=0 ergibt sich ein Wert von 0.1586 und

V =1 berechnet sich zu -0.1211. Daraus folgt ein zwasjger Feedstrom.

Results of the FlashTp - Calculation

------- > V,y V= 0.50407
|
]
F.z I I!I I F = 1.00000, z{(1) = 0.07000, z(2) = 0.78000
————— >
P.T | | 1 P = 27.57900 bar, T = 283.15 K
v
| |
|
_______ > L,X L = 0.49593
NP DDE# Name X L¥*x Y Wy K
1 1051 METHANE 0.0285 0.0141 0.1108 0.0559 3.8906
2 1054 ETHANE 0.7581 0.3760 0.8015 0.4040 1.0573
3 237 PROPANE 0.2134 0.1058 0.0876 0.0442 0.4105

Model: VTPR, Matrix: VTPR (mod.UNIFAC Do.)

Abb. 7.22: Mit VTPR berechneter T,P — Flash des Systems Methathan — Propan.

Die Vorgehensweise zur Berechnung adiabatischer igshthalper Flashs mit der

Gruppenbeitragszustandsgleichung VTPR kann intidaéhgelesen werden.

Seite 95



Kapitel 8 - Messung von Dampf-Flussig-Gleichgewsrht

8 Messung von Dampf-Flissig-Gleichgewichten

Erganzend zu den vorgestellten theoretischen Untkmmgen zur Weiterentwicklung und
Anwendbarkeit von VTPR fir die Synthese thermisch@nnprozesse sind zusatzlich zu der
mit der Dortmunder Datenbank zur Verfligung stehend¥atenbasis Dampf-Flussig-

Gleichgewichte von Systemen mit niedrig siedendesmpgonenten nach dem statisch-
analytischen Prinzip gemessen worden. Die Auswighl bindren Systeme erfolgte dabei
systematisch im Hinblick auf ihre Nutzung fur diegassung von Gruppenwechselwirkungs-
parametern. Weiterhin konnte das Dampf-Flissigd¢bgewichtsverhalten ternarer und
quaternarer Systeme vermessen werden. Diese sinddiél Parameteranpassung nicht
relevant, zeigen jedoch die Mdoglichkeiten der verdeten Apparatur. In Zukunft ist ihr

Einsatz fur die Charakterisierung des Phasenglewluptsverhaltens von synthetischen
Mehrkomponentensystemen denkbar, die fir eine \Wsiteicklung der universellen

Gruppenbeitragszustandsgleichung VTPR herangezaggeten kénnen.

8.1 Apparatur

Fur die Messung der Dampf-Flussig-Gleichgewichte rdgu eine durch die Firma
ARMINES/CEP-TEP entwickelte und gebaute statischhdische Apparatur eingesetzt, die
in Abb. 8.1 schematisch dargestellt ist.

Vakuumpumpe

o Transferline
fliissige Proben
— ~ §

]

é . g
gasformige
\ Probe

ISCO™ Dosierpumpen

ROLSI™
Wi

(D)

e

':W%@

Umluftthermostat

| G

LI

Entleerungsbehiilter

Abb. 8.1: Aufbau der statischen Apparatur.
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Mit ihr ist es mdglich, Messungen bis zu einem Bruon 500 bar und einer Temperatur von
423 K durchzufuhren. Das Herz der Anlage bildet@ieichgewichtszelle mit Magnetrihrer,
Druck- und Temperatursensoren. Zwei Nadelventikellest Uber Edelstahlleitungen die
Verbindung zwischen Messzelle und Dosiereinheit Bém weiteres Nadelventil schafft die
Moglichkeit zur Evakuierung der Zelle mittels eindochvakuumpumpe. Auch hier stellen
Edelstahlleitungen die Verbindung zwischen Zellieahd Pumpe her. Zur Analyse von
Dampf- und FlUssigphase ist ein Gaschromatogragtelsielektromagnetisch gesteuerten
ROLSIS™ (Rapid On Line Sample Injector, Ecole National@&ieure des Mines de Paris)
an die Messzelle angeschlossen. Die Transferlingtebe aus Edelstahl und ist zur
Vermeidung von Kondensationseffekten beheizbar.

8.1.1 Dosiereinheit

Die Dosiereinheit besteht aus zwei thermostatisiefLauda RC20, 298.15 K) ISCH —
Pumpen (260D Syringe Pump, TELEDYNE ISCO), die iddeen Controller (ISCO Series D
Pump Controller) gesteuert werden. Je nach Bedaringn die Pumpen zur prazisen
Dosierung von Flussigkeiten oder Gasen eingesetrdem. Bei konstantem Fluss oder Druck
gelangen die Komponenten aus den Pumpen Uber ¥ettiich Edelstahlleitungen mit
kleinem Querschnitt bis zu den mit der Zellwandsebraubten Nadelventilen, mit deren
Hilfe sie in den Messraum eindosiert werden. Natblgter Messung kdnnen Uberschissige
Chemikalien Uber Teflonleitungen aus den Pumpeibdreitstehende Entleerungsbehélter
gepumpt und einer fachgerechten Entsorgung zugdefiterden. Zur Entfernung letzter
Chemikalienspuren sowie ihrer Evakuierung vor eiefullung ist die Dosiereinheit mittels
Nadelventil Uber eine Kdihifalle an eine VakuumpumpgMM 71Z BA4, AEG)

angeschlossen.

8.1.2 Gleichgewichtszelle

Die Gleichgewichtszelle mit einem durch Ausliterit entgastem Isopropanol bei 298.15 K
zu 48.33 ml bestimmten Volumen besteht aus eineelskhlzylinder mit verschraubtem
Deckel. Sie befindet sich innerhalb eines Umluftthestats (XU125, Firma FRANCE
ETUVE), der bis zu einer Temperatur von 473.15Kridiae externe Steuereinheit geregelt

werden kann. Die genaue Temperatur in der Messgetlk mittels eines in die Zellwand
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integrierten Temperatursensors (PT100) ermittelur Messung des Drucks in der
Gleichgewichtszelle sind zwei Drucksensoren (PTX@iima DRUCK) uber Kapillaren an
den Deckel der Gleichgewichtszelle angeschlossenzud Vermeidung von Kondensations-
effekten eine hohere Temperatur als die jeweiligass$flemperatur aufweisen mussen. Bei der
Kalibrierung sowie den durchgefihrten Messungerrulgetdie Temperatur der mittels
Heizpatronen beheizten Drucksensoren konstant 388.{Steuergerat 6100+, Firma West
Instruments). Ein Sensor erfasst den Bereich venlQ bar, der zweite deckt den Bereich
von 1 — 500 bar ab. Sowohl Temperatur (°C) als dueltk (mV) werden in Abstanden von
8 Sekunden von einer Data Aquisition Switch UnitydT 34970A, Firma Agilent)
aufgezeichnet und am Computer ausgewertet (Benck Data Logger 3, Firma Agilent).
Der Umrechnungsfaktor zwischen Spannung und Druck ehabei aus einer Kalibrierung der
Drucksensoren mittels Druckwaage erhalten [76]. [ime schnelle Einstellung des
Phasengleichgewichtes befindet sich im InnerenEdkaistahlzelle ein Magnetriihrkern, der
fur eine grandliche Durchmischung der Probe sorgt von einem &uf3eren Magneten Uber
einen Ruhrer des Typs RZR 2021 der Firma Heidoipgettieben wird (300 U/min). Zur
Evakuierung der Gleichgewichtszelle besteht die IMbgeit, analog der Dosiereinheit Uber

ein Nadelventil Vakuum anzulegen.

8.1.3 Probennahme und Analyse

Die Analyse der Zusammensetzung von Dampf- undskjpbhase erfolgt online mit einem
computergesteuerten Gaschromatographen (6890N, aFiAgilent Technologies). Zur

Probenentnahme werden aus der Dampf- sowie dersigfimse jeweils kleinste

Probenmengen mittels des entsprechenden ROY.$Abb. 8.2) durch den Systemdruck in
die Transferline injiziert und unter Verwendung vdtelium als Tragergas in den

Gaschromatographen transportiert, ohne dass dabd?lthsengleichgewicht gestort wird. Als
geeignet hat sich eine Offnungszeit der elektroratisthen Ventile von 0.9 Sekunden bei
einem minimalen Druck von 3.9 bar erwiesen. Untérhdieses Drucks hat sich eine
Probennahme von Flissig- und Dampfphase als nieir mndglich herausgestellt. Analog
der Drucksensoren sind auch ROL'$1$363.15 K) und Transferline (383.15 K) zu jedeitZe

warmer als die Messzelle, da auch hier ein Auskosideen unbedingt vermieden werden
muss. Als stationdre Phase findet eine 50 m lardgdeSDB-FFAP, Firma J & W Scientific)
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mit einer 0.5um Beschichtung aus Polyethylenglykol und Nitrotéteplsdure und einem

Innendurchmesser von 0.32 mm Verwendung.

Solenoid
Feder

Tragergas

Gleichgewichtszelle © %T """""" {

Kapillare

Abb. 8.2: Schema eines ROLY| - Samplers.

Die einzelnen Bestandteile des zu analysierendemigebes werden mit Hilfe eines
Warmeleitfahigkeitsdetektors (WLD) bei einem Splin 40:1 detektiert und vom Computer
aufgezeichnet (ChemStation Version Rev. B.02.01;$fina Agilent Technologies).

8.2 Messablauf

Die zur erfolgreichen Messung eines Dampf-Flusdigighgewichtes in der vorgestellten

Apparatur erforderlichen Schritte werden im Folgemtdeschrieben.

8.2.1 Chemikalien und Reinheiten

Mit Ausnahme der Gase wurden alle Chemikalien iMelsieben getrocknet und nach der
von Fischer und Gmehling beschriebenen Methodediiifjast und destilliert. Der endgultige
Wassergehalt wurde mittels Karl-Fischer-Titration/8]] und die Reinheit mit
gaschromatographischen Methoden bestimmt. Infoonati Uber Lieferanten, Reinheiten

und Wassergehalt gibt Tabelle 13.15 im Anhang.
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8.2.2 Kalibrierung

Ein mehrfaches Injizieren verschiedener Voluminardeen und getrockneten Chemikalien
in 0.1 pul Schritten in den Gaschromatographen elictiig die Bestimmung des

Proportionalitatsfaktors zwischen Signalflache uvidimenge, ohne den eine quantitative
Auswertung der Signalflachen nicht mdglich ist. St identisch mit der Steigung der

Regressionsgerade aus der Auftragung der injinidvtele gegen die erhaltenen Peakflachen.

8.2.3 Durchfihrung einer Messung

Nach der vollstandigen Evakuierung von Pumpen, [Pipe und Zelle werden zunéchst die
Pumpen mit den entsprechend vorbereiteten Cherarkgiefullt und sédmtliche Nadelventile
der Zelle geschlossen. Die Messzelle wird mit demluftthermostat auf die gewinschte
Messtemperatur gebracht. Bei Erreichen einer katesta Zelltemperatur wird der
Pumpendruck fur den Schwersieder auf 10 bar eialifesihd das Ventil zur Zellpipeline
geodffnet. Herrscht Druckkonstanz, so wird das Nasfdil zur evakuierten Zelle geéffnet, bis
sich etwa 2.5 cm? der reinen Substanz in der Zedfenden. Sobald unter standigem Ruhren
bei 300 U/min Druck und Temperatur konstant sindrdwder Reinstoffdampfdruck
gemessen. Im nachsten Schritt wird die Pumpe nmit Heichtsieder auf einen hoheren als
den in der Gleichgewichtszelle herrschenden Drusbracht. Eine genau definierte Menge
des Leichtsieders wird nun in die Messzelle eirgltsiSobald sich das Gleichgewicht
eingestellt hat, wird die Zusammensetzung von Danopid Flissigphase mehrere Male
analysiert. Der aus den Analyseergebnissen gebildlittelwert wird zusammen mit Druck
und Temperatur notiert. Diese Prozedur wiederholt Bis zur vollstandigen Vermessung des
Phasengleichgewichtes. Da es sich bei allen veenessSystemen um Uberkritische Systeme

handelt, wurde ausschlief3lich vom Schwersieder kzeichtsieder gemessen.

8.3 Messergebnisse

Fur verschiedene Systeme sind Dampf-Flussig-Glemfghte flir Temperaturen bis 363 K
und Dricken bis 100 bar gemessen worden (AnharugllEal3.16 bis Tabelle 13.31). Einen
Uberblick tiber die binaren Systeme gibt Tabelle 8.1

Seite 100



Kapitel 8 - Messung von Dampf-Flussig-Gleichgewsrht

Leichtsieder Schwersieder  Temperatur [K] Typ
CO, 2-Methyl-2-buten 313.8 Pxy(T)
CO, Methylacetat 313.32 Pxy(T)
CO, Methylacetat 322.96 Pxy(T)

Ethen Cyclohexan 362.6 Px(T)
Ethen Cyclopentan 313.73 Px(T)
N.O Methanol 306.17 Px(T)
N.O Methanol 315.19 Px(T)
N.O Methanol 325.17 Px(T)
Stickstoff 2-Methyl-2-buten 313.74 Pxy(T)
Stickstoff Methylacetat 305.25 Pxy(T)
Stickstoff Methylacetat 316.58 Pxy(T)

Tabelle 8.1:Experimentell ermittelte Dampf-Fllissig-Gleichgelie einiger binérer Systeme.

Diese Phasengleichgewichtsdaten sind in die Anpasguwozedur der entsprechenden
Hauptgruppenkombinationen eingeflossen.

Abb. 8.3: Experimentelle€, A) und mit VTPR vorhergesagte, isotherme Dampf$tfiSleichgewichtsdaten fiir die Sys-
teme CQ — Methylacetat bei 313k+) und 323 K £) (eigene Messungen), GO Isoamylacetat bei 323 K| [27]
und CQ — Ethylacetat bei 373 K- [27].

Abb. 8.3 zeigt selbst gemessene Dampf-Flissig-Gdewichtsdaten des Systems £O
Methylacetat bei 313 K und 323 K zusammen mit dgste&Snen CQ@ — Isoamylacetat bei
323 K und CQ — Ethylacetat bei 373 K [27]. Das von VTPR vortesagte Gleichgewichts-
verhalten stimmt dabei gut mit den experimenteldaten tUberein.
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12000 8000
Ethen (1) — Cyclopentan (2), 313.73 K CO, (1) — 2-Methyl-2-buten (2)
o o
X, =3
o o
6000 - 4000 | i
313.8K
Ethen (1) — Cyclohexan (2), A
362.6 K
0 0 ‘ 2
0 0.5 X1 1 0 0.5 X, 1
120000 Stickstoff (1) — Methylacetat (2) 70000 Stickstoff (1) — 2-Methyl-2-buten (2)
‘c T
& & .....
— 305.25K —
o ™ o
N
316.58 K
60000 - 35000 -
313.74 K
0 0
0 0.5 X, 1 0 0.5 X, 1

Abb. 8.4: Experimentell ermitteltes( A) und mit VTPR ) und PSRK +(-) vorhergesagte,
isotherme Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdaten.

Weitere Ergebnisse der Parameteranpassung fur \UiR Einbeziehung von experimentell
ermittelten Dampf-Flussig-Phasengleichgewichtsdateme soweit moéglich die Vorhersagen
mit PSRK zeigt Abb. 8.4. Das System Dickstickstashoxid (1) — Methanol ist in Abb. 8.5
dargestellt. Hier stimmen experimentelle Daten &den sehr gut mit dem von VTPR

vorhergesagten Gleichgewichtsverhalten tberein.
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10000 — -
Distickstoffmonoxid (1) — Methanol (2)

‘©

& 325.17K

— ' ~a
o

315.19 K
5000 -
306.17 K
0

Abb. 8.5: Experimentell ermitteltes) und mit VTPR £) vorhergesagte, isotherme Dampf-Flissig-Gleichgetstaten.

Neben den binaren Dampf-Flussig-Phasengleichgegnckann mit dem vorgestellten Setup
auch das Gleichgewichtsverhalten héherer Systestenbat werden. Dieses wurde fir die in
Tabelle 8.2 gezeigten Systeme fur jeweils zwei nsoteedliche Anfangskonzentrationen
gemessen. Die experimentellen Daten sind im Antman§nden (Tabelle 13.27 bis Tabelle

13.31).

System Temperatur [K]
Methanol (1) - CQ(2) — CH, (3) 313.39
Methanol (1) — GH4 (2) - CQ (3) — CH, (4) 313.43

Tabelle 8.2:Experimentell ermittelte Dampf-Fliissig-Gleichgetie hdherer Systeme.

Hier wird im ternaren Fall ausgehend vom reinenv&ekieder zunachst ein binares System
definierter Zusammensetzung nach der beschrieb¥negehensweise erzeugt. Es folgt das
Leeren, Reinigen und Evakuieren der IS&@umpen sowie anschlieRender Befiillung mit
der dritten Komponente. Eindosieren und MesserPtasengleichgewichtsdaten folgt der im
Abschnitt 8.2.3 vorgestellten Vorgehensweise. ABIB. und Abb. 8.7 zeigen die Resultate

solcher Messungen ausgehend von zwei unterschiedliZusammensetzungen des bindren

Systems C@- Methanol.
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(2) CO,

A ¥ L
e §

S =
Sl

(1) Methanol (3) CH,

Abb. 8.6: Terndre Dampfx() — Flussig &) - Gleichgewichtsdaten des Systems Methanol --EMethan bei 313 K.

(2) O,

(1) Methanol (3) CH,

Abb. 8.7: Ternare Dampf«) — Flussig &) - Gleichgewichtsdaten des Systems Methanol --EMethan bei 313 K.

Sollen quaternare Systeme vermessen werden, soentfdies einen weiteren Arbeitsschritt.

In diesem Fall wird zunachst der Schwersieder Megieein bindres und dann ein ternares

System definierter Zusammensetzung erzeugt. Naokmeiweiteren Austauschen einer

Komponente in der Dosiereinheit kann mit der Versneg des quaternaren Systems
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begonnen werden. Das experimentell ermittelte Darhjigsig-Gleichgewichtsverhalten des
guaternaren Systems Methanol — Ethen — Methan A 0b€(3813 K ist in Abb. 8.8 dargestellt.

Binar: CzH4
MeOH - CO,

Quaternar:
MeOH - CO,- CH,~ C,H,

co,

MeOH CH,

Abb. 8.8: Experimentell ermitteltes Dampé) — Flussig ¢) — Gleichgewicht des quaternéren Systems
Methanol — Ethen — Methan — GBei 313 K.

Ausgehend von Methanol wurde im ersten Schritthila&re System Methanol — G@rzeugt.
Durch Eindosierung von Methan wurde aus dem bindlgs terndre System
Methanol — CQ — Methan, das den Ausgangspunkt fur die experietlenErmittlung des

Dampf-Flussig-Phasengleichgewichtsverhaltens datequéren Systems bildete.

9 Messung von Exzessenthalpien

Fur die Anpassung von temperaturabhangigen Gruppemselwirkungsparametern spielen
Mischungsenthalpien als Stitzstellen bei hohen Eeatpren bereits jetzt eine wichtige
Rolle, da sie nach Gibbs — Helmholtz die Tempesadt@dngigkeit der Aktivitatskoeffizienten
guantitativ beschreiben (siehe Kapitel 2.5.2). Ddiorimationen Uber das Fest-Flissig-
Gleichgewichtsverhalten als Stuitzstellen bei tielemperaturen nicht immer problemlos
zuganglich sind oder sich aufgrund eines nichtlgistghen Verhaltens nicht zur Anpassung
verwendet werden kodnnen, sind unter Verwendung idesFolgenden beschriebenen
Kalorimeters Tieftemperatur —=1s zur Verwendung in der Parameteranpassung gemesse

worden.
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9.1 Apparatur
Abb. 9.1 zeigt den schematischen Aufbau des fiirhGislessung verwendeten isothermen

und isobaren Durchflusskalorimeters der Firma I3arentific, Modell 7501.

Druck-
kontrolle
T ML
PeltierKiihle
T = Konst.
HPLC-Pumpen
Mischrohr Kontrollheizer

Kalibrierheizung

Abb. 9.1: Aufbau eines isothermen Durchflusskalorimeters.

Das aus Dosier-, Temperier-, Mess- und Druckregk&t bestehende, computergesteuerte
Kalorimeter ermdglicht das Messen endothermer wudhermer Exzessenthalpien in einem
Temperaturbereich von -25 - 150 °C und Drickerlbi3 bar mit einem Fehler < 1 %.

9.1.1 Aufbau und Messprinzip

In einem mittels Silikondlbad thermostatisierteral®tylinder aus V4A-Stahl befindet sich
ein mit einem Peltierkihler, einer Impulsheizungvigo Temperatur- und Kontrollsensor
versehener Kupferblock. Um den Kupferblock ist Bischeinheit spiralformig angeordnet.
An ihrem Anfang befindet sich der Mischpunkt derf &llesstemperatur gebrachten, zu
vermessenden Komponenten. Zur Gewéhrleistung eim@nsiven Durchmischung der
beiden Substanzen ist in der die Mischeinheit b Kapillare ein spiralférmiger Draht
integriert. Ein konstanter Gesamtvolumenstrom Utlier Messdauer wird mit Hilfe einer
Steuereinheit realisiert. Die Druckregelung inndshdes Systems erfolgt indirekt Gber ein
sich am Ausgang der Messapparatur befindliches Mamventil, das mit einem externen

Stickstoffreferenzdrucksystem verbunden ist.
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Die bei realen Systemen auftretenden kalorischeiektef haben zur Folge, dass die
Temperatursensoren eine Anderung der TemperatuKdeterblocks bei der Mischung der
Komponenten registrieren. Der je nadhWert positiven oder negativen Temperaturanderung
wird durch die Pulsheizung sofort entgegengewirk dass die Temperatur des
Flussigkeitsstromes am Zelleneingang identischmgt der am Zellenausgang. Die Puls-
Frequenz wird dabei kontinuierlich registriert. ZOiemperaturkompensation kann die
Frequenz sowie die Energie der Pulse in einem 8enredn 0,05 bis 20 yJ variiert werden,
was besonders bei héheren Flussraten wichtig mt.d¢m Beginn der eigentlichen Messung
wird eine Basislinie jeder reinen Komponente baigtantem Volumenstrom aufgezeichnet,
wobei kein Warmeeffekt auftritt. Diese stellt alsilNnie die Warmemenge dar, die der
Heizer aufbringen muss, um die vom Peltier-Elema&ingefihrte Warmemenge exakt zu
kompensieren. Nach Abschluss der Messung wird diédbKerung der Heizleistung pro Puls
unter Verwendung eines hochpréazisen Ohm’schen \Mtigedes bei gleichen
Systembedingungen durchgefiihrt. Aus der Uiber dessielauf aufgezeichneten Anderung
der Heizfrequenz und damit dem Wissen um den Eeeirgrag zur Aufrechterhaltung der
isothermen Bedingung in Abh&ngigkeit von der Geh@ssammensetzung wird die
Exzessenthalpie berechnet. Sie ergibt sich aukalidarierten Pulsstarke sowie der Frequenz

zwischen Basislinie und Messfrequenz [79].

Engang 2 = [F—————— Ausgang

Engang 1

Temperatursensor — | |

T Kontrollsensor

[T~ Kontrollheizung
Kupferblock —|

Michstrecke

konzentnische
Leikungen

Kalbrierheizung ~_]
M ischpunkt

Abb. 9.2: Schnitt durch diefhzelle.

Seite 107



Kapitel 9 - Messung von Exzessenthalpien

9.1.2 Messung von f7 - Daten

Die in den beiden beheizbaren, per Platin-Widedgtermometer (Modell 1006,
Micro-Therm) der Firma Hart Scientific mit einer @iigkeit von + 0.005 K tberwachten
HPLC-Pumpen (ISCO, LC 2600, 260 cm?) vorgelegtemionenten des zu vermessenden
Systems werden auf Messtemperatur gebracht. UrgdicBsichtigung der Kihlleistung des
Peltier-Elements und der gewdahlten Flussrate wigd~dequenz und Energie der Pulsheizung
auf die Messtemperatur abgestimmt. Nach Erreicheer konstanten Pulsfrequenz und
manueller Druckeinstellung am Membranventil begidrg vollautomatische Messung der
hE-Daten. Die am Ende der Messung erhaltene Datehbget die jeweils zur Kompensation
der Warmeeffekte bendtigte Frequenz der Pulsheizuimg Abhangigkeit des
Gesamtvolumenstroms. Mit der Kenntnis der molarerusafnmensetzung des
Gesamtvolumenstromes kann nun die Mischungsenéhakriechnet werden. Die Pulsstarke
berechnet sich nach Gl. (9.1)

Pulsstarkeyd J/ Pulgv]Ai (9.1)
Y%

mit Av als Frequenzdifferenz und P als Heizleistung. IBeannter Pulsstarke kann die

Exzessenthalpie nach

_ AvPulsstarke
n

ges

h® (9.2)

%Jer\z/lp} und \'/i als Volumenstrom der Komponente i berechnet werden
1 2

mit ., =
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9.1.3 Auswertung

Die experimentell bestimmten Exzessenthalpien detethen-Pentan (1) — 1-Butanol (2)

sowien-Heptan (1) — 1-Butanol (2) bei jeweils 247.8 K tfamg, Tabelle 13.32 bis Tabelle
13.33) sind in der Prozedur zur Anpassung von fowechselwirkungsparametern bertck-
sichtigt worden. Abb. 9.3 zeigt am Beispiel dest&ysn-Heptan — 1-Butanol, dass neben
den herkdmmlich verwendeten Daten bei hohen Terypera auch die neu gemessenen

Mischungswarmen bei tiefen Temperaturen mit VTPRrédd wiedergegeben werden

kénnen. Damit lassen sich bei tiefen TemperatusmegsenefDaten neben SLE - Daten in

der Parameteranpassung als Stitzstellen bei fleferperaturen verwenden.

4000

hE [J/mol]

0

n-Heptan (1) — 1-Butanol (2)
7 413.15K _
o ¢ o "
* L 4 %
*
L 4 £ 4
¢ /363.15K
* .'._
° 0 ——l R
FN o> o\
.'. i
R ) kS
-‘. ©
9,
9,
0,
247.8K
=..o..% ”””"0,'
0 0.5 X, 1

Abb. 9.3: Experimentelle Dater] [eigene Messung:, 27] und mit VTPR+) und mod. UNIFAC (Do)-(-) vorhergesagte

Exzessenthalpien.
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10 Zusammenfassung

Das Wissen um das reale Verhalten von Stoffen tneni Mischungen als Funktion von
Druck, Temperatur und Zusammensetzung ist fir disviEklung und die Auslegung von
Industrieanlagen unerlasslich. Erst eine Beriickigiuhg aller relevanter stoffspezifischen
Eigenschaften erlaubt es dem Verfahrensingenieweue n Produktionsanlagen nach
Okonomischen wund ©6kologischen Gesichtspunkten zuwiekeln und bestehende
Produktionsstatten hinsichtlich ihrer Effizienz aptimieren. Heutzutage steht ihm dabei als
Hilfsmittel ein breites Spektrum an Modellen zurrfiégung, die in der Lage sind, das
thermophysikalische Verhalten der betrachtetenf&tokhr oder weniger gut vorhersagen zu
kénnen. Die Entscheidung, welches Modell sich fétolwe Aufgabe besonders eignet, kann
der Verfahrensingenieur jedoch nur dann treffennprwer sich intensiv mit ihren Vor- und
Nachteilen und den sich daraus ergebenden Anwesdebgeten beschaftigt. Die zunachst
nur fiir binare Systeme anwendbarén-gModelle wurden durch das von Wilson vorgeschla-
gene Modell der lokalen Zusammensetzung multikoreptenfahig. Die Wilson-Gleichung,
NRTL oder UNIQUAC eignen sich zum Beispiel zur Kelation experimenteller Daten,
Gruppenbeitragsmodelle kdénnen als pradiktive Medelhgesetzt werden und zur Beschrei-
bung  Uberkritischer = Phanomene muissen  Zustandsgieeim mit  bindren
kij-Parametern herangezogen werden, die jedoch h&ufddpleme mit asymmetrischen
Systemen haben. Die Entwicklung zuverlassig&iMischungsregeln erméglichte die
Verknupfung von Gruppenbeitragskonzept und Zusigleahung zur Gruppenbeitragszu-
standsgleichung und stellte damit gleichzeitig dafolgreichen Ubergang von binéren
kij-Parametern der Zustands-gleichungen hin zu Gruppemselwirkungsparametern der
Gruppenbeitragsmodelle dar. Die Gruppenbeitragamdsgleichung PSRK, eine
Kombination aus dem Gruppenbeitragsmodell UNIFAQI wer Soave-Redlich-Kwong-
Zustandsgleichung, war ein wichtiger und erfolgneicSchritt auf dem Weg zum universell
einsetzbaren Modell, kann jedoch aufgrund seinatlidee Schwachen in der Beschreibung
von Flussigdichten, asymmetrischer Systeme, Exn#ssipien und Grenzaktivitatskoeffi-

zienten keinesfalls als universell bezeichnet werde

Da bisherige Publikationen viel versprechende Rawulmit der von Ahlers vorgestellten,
volumentranslatierten Peng-Robinson Gruppenbeitteggandsgleichung zeigen, wurde im
Rahmen der vorliegenden Dissertation zum Thema s@m einer modernen Gruppen-

beitragszustandsgleichung fir die Synthese thehmaistrennprozesse” Uberprift, in wieweit
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sich das VTPR-Modell als moderne Gruppenbeitragandsgleichung universell fir den
Einsatz zur Synthese und Auslegung thermischernprerzesse einsetzen und gegebenenfalls

weiterentwickeln lasst.

Die VTPR-Gruppenbeitragszustandsgleichung setzh satis einer Vielzahl einzelner
Komponenten zusammen, die jede fir sich ihren Zieilem jeweiligen Vorhersageergebnis
beitragt. Durch eine genaue Betrachtung des Modanten im Rahmen dieser Arbeit
einige Schwachstellen lokalisiert und im Detail bessert werden. Durch die Extrapolation
der unterkritischen Form der TwuFunktion in den Uberkritischen Bereich wird je&h
Wechsel der Gleichungen am kritischen Punkt veramedie a-Funktion ist folglich stetig
differenzierbar und ermdglicht so auch die Berecignuon Exzessenthalpien und Warme-
kapazitaten im kritischen Punkt. Eine weitere Anahgr betrifft die Translationsparameter,
die bislang meist mit Hilfe eines modifizierten Ratt-Ansatzes abgeschatzt worden sind.
Dieser liefert jedoch strenggenommen nur fir umgolkomponenten kurzer bis mittlerer
Kettenlange gute Ergebnisse und wurde deshalb danehBerechnung als Differenz aus mit
der Peng-Robinson-Zustandsgleichung vorhergesagterexperimentell ermittelten Dichten
ersetzt. Ebenfalls tGberarbeitet worden ist die ®lonét zur Zerlegung von Molekuilen in ihre
entsprechenden Gruppen. Das VTPR-Modell in derAdders publizierten Form basierte auf
den um Gase erweiterten Molekilzerlegungsvorsemiftdes UNIFAC-Modells. Die
Umstellung auf eine Molektlzerlegung in Anlehnumgdas erfolgreiche mod. UNIFAC (Do)
Modell erlaubt eine wesentlich detaillierte Berticktigung von strukturellen Eigenschaften
der einzelnen Moleklle. Zusammen mit der Modifigatieiniger van der Waalsschen
Gruppenoberflachenparametern ist es gelungen, dibeévsagequalitéat von VTPR derart zu

steigern, so dass sie sich auf dem Niveau von bdFAC (Do) befindet.

Fur die Evolution von VTPR wurde das -eigenstandigegrammpaket ,VTPR-PE*

entwickelt, das sich grob in zwei Anwendungsbereianterteilen lasst. Zum einen kénnen
mit seiner Hilfe Gruppenwechselwirkungs- und van\d&aalsschen Oberflachenparameter an
experimentelle, bindre Phasengleichgewichtsdated Hrzessgroflen angepasst werden,
wobei auch ein simultanes Fitten moglich ist. ImhRen dieser Arbeit ist es aulerdem
gelungen, die Zielfunktion der Anpassungsprozeduziserweitern, dass Informationen Uber
Fllssig-Flussig-Gleichgewichte und azeotrope Punkte der Parameteranpassung

Bertucksichtigung finden koénnen. Weiterhin wurde ds®ftware zur Anpassung von
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speziellen Parametern fur die Lo6slichkeitsberecgnwon n-Alkanen in Wasser sowie
Korrelation experimenteller Daten unter Verwendumgn UNIQUAC als §-Modell

eingesetzt.

Der zweite Anwendungsbereich des Programmpaketsit diger Uberprifung der
Anwendbarkeit von VTPR in der Synthese thermisd@hennprozesse. Hier kann anhand von
verschiedenen Anwendungsgebieten gezeigt werdes, sieh das VTPR-Modell universell
fur den Einsatz in der Prozesssynthese eignet. [Qahdrt beispielsweise die Vorhersage
azeotroper Punkte von MehrkomponentensystemenBdrechnung von Topologiekarten
ternarer Systeme, Verteilungskoeffizienten, Damlg&ig-Gleichgewichten, Phase
Envelopes, Absorptionsvorgéangen, Ldslichkeitenyd&iktionsvorgangen und Flashs sowie die
Vorhersage chemischer Gleichgewichte und die Auswah Entrainern. Dabei spielt es
keine Rolle, ob das betrachtete System symmetrasgimmetrisch, polar oder unpolar ist und
ob es aus zwei oder mehreren Komponenten bestefitdek Grundlage von zuverlassigen
Gruppenwechselwirkungsparametern ist die  volumaslatierte = Peng-Robinson-
Gruppenbeitragszustandsgleichung in  der Lage, dienforBerungen moderner

Anlagendesigns zu erfillen.

Im praktischen Teil der vorliegenden Arbeit wurdesystematisch Dampf-Flissig-
Gleichgewichte von Systemen mit leicht siedenden mpgonenten nach dem
statisch-analytischen Prinzip sowie Exzessenthalgiei tiefen Temperaturen gemessen.
Diese Daten sind in die Erweiterung der Gruppenweltirkungsparametermatrix der

volumentranslatierten Peng-Robinson Gruppenbetitegandsgleichung eingeflossen.
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11 Summary

The knowledge about the real behavior of componants their mixtures as a function of
pressure, temperature and composition is essefttathe development and design of
industrial processes. Only the consideration ofledlired thermophysical pure component and
mixture properties allows the engineer to developeaonomic and ecologic reasonable
design of new units and the optimization of exigtiayouts.

Today, the process engineer has to choose cardfieilyeen a wide range of thermodynamic
models which are capable to predict the thermophysproperties of the considered
components and mixtures more or less accurate.e€me which model can be used for the
several tasks assumes a detailed knowledge ofdtreirgth and weaknesses. Fir§tngpdels
were limited to binary systems. Introducing the aapt of local compositions proposed by
Wilson, they could also be applied to multicompdngystems. The Wilson-equation, NRTL
or UNIQUAC can be used for the correlation of relia
experimental data. Group contribution models canubed as predictive models and for
systems containing supercritical components equstaf state with binary;k— parameters
have to be applied although they often have problemith asymmetric systems. The
development of reliablefgmixing rules was the precondition for the sucagissbmbination

of the group contribution concept with equationsstaite which goes along with a successful
change from the binaryjkparameters of the equation of state to the groderantion
parameters of the group contribution concept. Tioeig contribution equation of state PSRK,
a combination of the group contribution model UN{FAand the Soave-Redlich-Kwong
equation of state was an important step towardsni@ersal method. Because of the
weaknesses in the prediction of liquid saturatedsiies, asymmetric systems, excess
enthalpies and activity coefficients at infinitdution PSRK cannot at all be described as

universal.

The promising results of previous publications oheplwith the volume translated Peng-
Robinson group contribution equation of state prese® by Ahlers et al. were the starting
point for this work with the topic “application @ modern group contribution equation of
state for the synthesis and design of thermal atipar processes”. In this context the
universal applicability of the VTPR equation as adarn group contribution equation of state
for the synthesis of thermal separation processdsreeir potential for a further development

was checked.
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The VTPR group contribution equation of state cstssof a lot of constituent parts which all
contribute their part to the prediction result. Ttietailed model analysis leads to some
weaknesses and finally results in a clear improveroéthe prediction quality. From now on
the subcritical form of the Twu e-—function is extrapolated to the critical regidinis avoids
the change in the equations at the critical pomtt eads to a continuous function which can
be distinguished over the whole range and therelllews the calculation of excess
enthalpies and heat capacities at the critical tpo further improvement concerns the
volume translation parameters which were oftenrestted using a modified Rackett equation.
However, this method is only valid for non-polarngmonents and was replaced by a
calculation from experimental and with the Peng-iRsbn equation of state predicted
densities. Another change was made to the fragmentailes. While the VTPR model in its
original form is based on advanced UNIFAC increragah rules, now it is changed to the
style of advanced mod. UNIFAC (Do) rules. In thiaya clearly better consideration of the
individual molecule properties can be achieved. €llogr with the modification of some of
the van der Waals group surface parameters it wasille to improve the quality of the

VTPR equation in the way that now it is compardblenod. UNIFAC (Do).

For the evolution of VTPR a software package cal@PR-PE” was developed which can
be roughly split into two areas of application. tbe one hand, group interaction parameters
and van der Waals surfaces can be fitted to exeatiah binary phase equilibrium data and
excess properties whereat also a simultaneous fossible. In line with this work, the
objective function was successfully extended taitlgiquid equilibrium data and azeotropic
points. Furthermore, the software was used for fittieng of special parameters for the
description of the solubilities af-alkanes in water and the correlation of experiraledata
using UNIQUAC as Gmodel.

The second part of this work deals with the ingzgion of the applicability of the VTPR
equation to the synthesis of thermal separatiomgages. | could be shown that based on
reliable group interaction parameters the voluragdiated Peng-Robinson group contribution
equation of state is for example able to predieba&opic points of multi component systems.
Further examples are the calculation of system logpes, vapor-liquid-equilibria, phase
envelopes, absorption and extraction processeashites and flash operation. No matter if

the investigated systems are polar, nonpolar, syinmoma asymmetric or information about
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suitable entrainer or the chemical equilibrium hebiais desired: VTPR can be used for all

needs of modern process design.

In addition to the theoretical part this work congasystematic measurements of vapor-liquid
phase equilibrium data of systems containing lowlifgp substances following the

static-analytical method as well as excess enthslpivhich were measured at low
temperatures. These data was used for the exteoftbe group interaction parameter matrix

of the volume translated Peng-Robinson group douion equation of state.
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13 Anhang

Komponente T [K] Pk [kPa] o L M N ¢ [cm3/mol]
CO; 304.20 7376.5 0.2252 0.8210 0.8423 0.8013.59533
NH3 405.60 11277 0.2500 0.8856 0.9561 0.81643.39625
H,O 647.30 22048 0.3440 0.4413 0.8734 1.7599.39615
Propylen 365.00 4620.4 0.1480 1.0259 1.0106 0.554813706
n-Butan 42520 3799.7 0.1930 1.1626 1.0719 0.553089141
NO;, 431.00 10133 0.8555 0.8309 1.0480 2.38111.48388
Methanol 512.60 8095.9 0.5590 1.2598 1.1520 0.9308.71040
n-Pentan 469.70 3369.1 0.2510 0.4207 0.8303 1.415751831
Benzol 562.10 4894.0 0.2120 0.6525 0.8328 0.923384892
Cyclohexan 553.80 4080.4 0.2130 0.9917 0.9215 6.6576.42189
n-Decan 617.90 2099.5 0.4900 1.1933 0.9439 0.8683.90164
n-Octacosan 845.40 727.51 1.1950 1.3420 0.8152 3.30254.6520
H.S 372.80 8936.9 0.1000 0.9729 1.0632 0.5338 2.95169
Propan 369.95 42455 0.1520 0.7731 0.9124 0.726388245
Ethylenglycol 720.00 8200.2 0.5254 1.1108 0.84839589 -6.26690
Toluol 591.70 4113.8 0.2570 1.2112 1.0628 0.6013 82309
Ethanol 516.20 6383.5 0.6350 1.1956 1.0148 1.0584.20878
Methan 190.60 4600.2 0.0080 0.9454 1.2453 0.424208681
Hexan 507.40 3014.4 0.2975 0.3873 0.8359 1.6733 8022
n-Eicosan 767.00 1070.0 0.8805 1.4175 1.0099 1.11293.8913
MTBE 497.10 3434.9 0.2670 0.9730 0.9457 0.7652 IRI5
Butanol 562.90 4417.8 0.5900 1.1475 0.7095 0.9990.74954
Heptan 540.30 2733.7 0.3457 0.8800 0.9172 0.9719.188D9
Octanol 652.50 2860.4 0.5963 1.0865 0.5851 1.0230.38320
Dodecan 658.80 1809.7 0.5620 1.0583 0.8632 1.066A.96147
N, 126.20 3394.4 0.0400 0.3295 0.8828 1.0521  4.04628
Ethan 305.40 4883.9 0.0980 0.2123 0.8720 1.7010 53385
2-Butanol 536.00 41949 0.5760 1.1263 0.4981 0.9732.98713
Octan 568.80 2494.6 0.3940 0.9453 0.8976 0.9685 80983
tert-Butanol 506.20 3971.9 0.6180 1.2484 0.4807 6@9 -0.15165
2-Methylbutan 460.40 3380.2 0.2270 1.0304 1.034568@  4.78268
Dimethylether 400.00 5370.2 0.2033 1.1951 1.24812481 2.91028
:l"e?f;y“s‘)pmpy" 552.80 3850.4 0.3244 0.4251 0.8157 1.5798 -3.39662
2-Butanon 535.60 4154.3 0.3290 0.7446 0.8893 1.0808.32024
2-Propanol 508.30 4762.3 0.6650 1.1925 0.7561 #.0443.21565
Aceton 508.10 4701.5 0.3090 1.1562 1.0534 0.69070.24101
4-Methyl-2- 571.00 3272.8 0.4000 0.8923 0.9706 1.0412 -2.99880
pentanon

SO 430.80 7883.1 0.2510 1.5088 1.2613 0.4401 0.48773
1-Buten 419.60 4022.6 0.1870 0.8549 0.8941 0.726552300
1,3-Propandiol 71820 6550.0 0.6309 1.4490 1.10428469 -6.11519
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Komponente T [K] Pk [kPa] o L M N ¢ [cm3/mol]
1,6-Hexandiol 740.80 4080.0 0.9606 0.8942 0.77807287 14.69245
Hexadecan 722.40 1401.3 0.7420 1.1477 0.8633 1.1688.85821
Eicosanol 808.00 1150.0 1.1571 2.6137 5.3126 0.25@%1.75922
1-Hexen 504.00 3206.0 0.2839 0.8990 0.9096 0.845247271
Bicyclohexyl 731.40 2614.2 0.3979 0.1262 0.9071 76% -2.35503
Decalin 645.15 2010.0 0.4155 0.9462 0.9449 1.04484.07044
Methylcyclohexan 572.10 3479.5 0.2477 1.0305 0.9474 0.6736 5.57176
Tetradecan 691.80 1572.6 0.6790 1.1644 0.9036 2.0841.49251

2-Methyl-1-buten  465.00 3445.1 0.2320 0.4076 0.810N3456 -1.45026
2-Methyl-2-buten  470.00 3445.1 0.2850 0.8982 0.997%8858 -3.00383

tert-Amylmethyl- 52400 31137 0.3103 1.0995 1.0214 0.7354  6.15327

ether

N,O 309.60 7244.7 0.1733 0.8931 0.9504 0.6636 2.08689
Cyclopentan 511.70 4509.9 0.1921 0.8597 0.9636 70.75 5.18588
Methylacetat 506.80 4691.3 0.3200 0.6572 0.8255 32B1 -3.92438
Ethylacetat 523.20 3830.1 0.3630 1.1600 0.9342 5274 -5.41047
Isoamylacetat 586.10 2760.0 0.4722 1.0485 0.9200850. -4.06813
Ethen 282.35 5041.6 0.0850 0.9568 1.0223 0.5172 9993
Naphthalin 748.40 4053.0 0.3020 1.1305 1.0153 (@701%2.06193

Tabelle 13.1:Verwendete Reinstoffdaten [27].

T,<1 T, 21

q© a® a@  q®

Lgen 0.1049 0.5113 0.4012 0.0250
Mgen 0.9189 0.7853 4.9640 1.2481
Ngen 2.32130 2.80887 -0.1999 -8.0000

Tabelle 13.2:Generalisierte Twu-Parameter fur die Peng-Robinson-Zustandsgleicf2®ig

Hauptgruppen a [K] b c[K7]
CH; — COyer 345.05 -0.0132 -2.098110*
CO, — CHyger 283.66 -1.6941 1.662710°
CH; — CHyger 57.695 0.0665 —

CH; — CHyger -13.792 -0.1476 —
CH; — HoSger A77.76 -1.0190 7.793810*
H2S — CHyger 110.66 -0.6873 7.4888.0"

Tabelle 13.3:Generalisierte Parameter.
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Nr. Hauptgruppe Nr. Untergruppe Q
1 CH [1] CHs; 1.2958
[2] CH, 0.9471
[3] CH 0.2629
[4] C 0
2 Cc=C [5] CH=CH 1.1507
[6] CH=CH 1.3221
[7] CH,=C 0.9880
[8] CH=C 0.6760
[70] Cc=C 0.4850
[97] Allene 1.1287
[98] =CHCH= 1.7345
[99] =CCH= 3.5331
[250] HC=CH, 0.6758
3 ACH [9] ACH 0.4
[10] AC 0.12
5 OH [14] OH (primar) 1.0189
[81] OH (sekundar) 0.9326
[82] OH (tertiar) 0.8727
6 CH;OH [15] CHOH 0.8779
7 H,O [16] HO 1.5576
8 ACOH [17] ACOH 0.68
9 CHCO [18] CHCO 1.448
[19] CHCO 1.18
11 CCOO [21] CHCOO 1.728
[22] CH.COO 1.42
[129] CHCOO 1.221
[180] CCOO 0.88
13 CHO [24] OoCH 1.088
[25] OCH 0.78
[26] OCH 0.468
19 CHCN [40] CHCN 1.5302
[41] CHCN 1.4492
21 CcCl [44] CHCI 1.264
[45] CHCI 0.952
[46] CCl 0.724
35 DMSO [67] DMSO 2.4720
42 CY-CH [78] CY-CH, 0.8635
[79] CY-CH 0.1071
[80] CY-C 0
150 NH; [300] NH; 0.7780
151 CQ [306] CO 0.982
152 CH, [307] CH, 1.124
153 Q [308] O 0.849
154 Ar [305] Ar 1.116
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Nr. Hauptgruppe Nr. Untergruppe Q
155 N [304] N, 0.93
156 HS [303] HS 1.202
157 H [302] H, 0.571
[309] D, 0.527

Tabelle 13.4:Neue Haupt- und Untergruppen sowie Gruppenobesiaétr die VTPR GC-EOS.

C TS anKl bwm GnlK amlKl  bm K
172 171.47 -0.0432 -87.609  -0.0544

17 3 54.259 0.2882 35.483  -0.3693

1?5 1809.5 -0.4856 -2.3211-10° 72566  -0.905 3.1538 10°
1° 6 1733.4 1.8057 -6.1885 10° 50.672 -0.6378 1.7753- 10*
177 2096.9 -1.6565 5.9001- 10* 56.588  0.5883 4.4729- 10*
179 42531 0.6879 -3.0781- 10* 284.25 -1.7731 1.6358 10°
17 11 13856 1.5746 -2.191-10° 779.90 -4.5744 5.8039- 10°
1° 13 442.69 -0.5266 -112.49  0.2286

1 19 542.26 0.7664 118.90 -0.7948

1 21 439.85 -0.4618 -87.872  -0.1066

1* 42 27.289 -0.0641 1.1385 10° 60.453  -0.0477 7.33-10°
17 151 403.11 -0.1999  -6.68- 10° 204.83 -1.3096 1.1967- 10°
12 152 66.255 0.0135 23.372  -0.0844

12 155 282.56 -0.4109 3.1249- 10° 26.923 -0.5125 -7.8581- 10*
1* 156 512.67 -0.6966 -4.9666- 10* 120.11 -1.1511 2.0618 10°
2 3 69.495 -1.1411 1.3205- 10° 101.92 05243 3.4756- 10°
2 5 756.09 1.4097 -1.9269- 10° 2049.9  6.3523 -1.3347- 10°
2 6 3394.3 0.1123 113.11  0.1866

2 9 366.63 -0.1551 -102.95 0.254

2 13 111.03 -0.0316 -9.6778  -0.0244

2 19 297.94 0.4535 16.777  -0.5119

2 42 7.9668 -0.5253 -16.91  0.8883

2 151 7.9448 218.62

2 155 116.49 116.58

? 5 1065.5 0.2236 -1.7246- 10° 12346  1.3853 15753 10*
3 6 14615 -0.6763 -7.3173 10° 102.41 -0.6116 -1.289- 10°
F 9 -29.162 -0.0322 1.6364- 10* 21438  0.0534  8.899- 10°
¥ 13 343.61 -1.2041 -462.05  1.8037

P 42 42.893 -0.5895 91.002  0.2696

F 151 161.38 37.2

F 152 257.08 -91.888

¥ 153 320.01 2.9972

¥ 155 387.44 -4.3791
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AC S e Kl b GlK K] Do G [K ]
3 156 54.618 -31.946

3P 157 398.88 116.25

3 160  -15.674 91.21

P 162 376.18 -151.8

5 7 -789.48 2.8178 -1.9454- 10° 478.28 -0.5389 -2.0384 10°
5P 9 57.664 0.7875 -1.5955 10* 540.61 -0.9922 3.5082- 10*
6° 7 -387.40 1.9621 -3.4336 10° -168.82  0.6674 4.1881 10°
6° 9 143.82 -0.7722 27558  0.1849

6 13 -35.988 -0.6243 322.09  0.2943

6° 151 -41.601 631.57

6° 152 16.899 703.79

6° 156 -144.05 851.54

6 162  -177.63 84.570

7 151 2880.1 132.82 -3.1736 10% 73.329  1.1222  1.956- 10°
7° 152  -1848.2 12.27 -1.1594- 107 10201  -38.292 3.8456- 10°
7 155  -1877.1 12.93 2210.7 -7.0804

9 13 -395.79 1.1453 372.98 -0.9131

o° 42 180.29 -1.0637 6.8276- 10* 547.62  0.0325 1.7982- 10*
11° 151  -146.54 95.601

11° 155 410.28 53.021

12 21 13.125 -4.3750

35° 151 96.154 14.038

42 151 605.58 -0.2551 56.062 -0.6271

42 157 382.17 -0.1977 47.413  -0.0272

15¢ 155 727.21 4678.9

15¢ 157 1031.7 1473.9

152 152 99.067 176.68

15 155 184.15 80.825

152 156 112.61 114.70

152 155 53.308 12.181

152 156 659.84 -1.9066 59.702  0.5676

153 154  -5.0462 -0.0702 36.420 -0.056

Tabelle 13.5:Uberarbeitete (a), neue (b) und bereits publizieesmmeter (c) der VTPR GC-EOS.
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HG m HGNn am[K] bm Conn [K Y] am[Kl  bom Com [K 7Y
VTPR
CH, Wasser 2761.23 -6.7877 0.007 -542.02 4.7633 056.0

mod. UNIFAC (Do)
CH; Wasser 2727.73 -9.9996 0.010594 -1008.861483  -0.010339

Tabelle 13.14:Parameter fir VTPR und mod. UNIFAC (Do) zur Vosege der Loslichkeit vom-Alkanen in Wasser.

Chemikalie Lieferant Reinheit [Massen-%] Wassergeht [ppm]

CO, Linde 99.995 —

Ethen Sigma Aldrich 99.5 —

N2 Air Liquide 99.995 —

NO Air Liquide 99.5 —
2-Methyl-2-buten  Acros 99 17.9
Methylacetat Acros 99 94
Cyclohexan Fisher Scientific 99 17.8
Methanol VWR 99.8 64

Tabelle 13.15:Bezugsquellen und Reinheiten der verwendeten Cladigrk

P [kPa] x; [mol/mol] y;[mol/mol]

263.2 0.0182 0.7480
574.6 0.0674 0.8139
1088 0.1072 0.8624
1563 0.1489 0.8867
3597 0.4080 0.9287
4053 0.4550 0.9332
4324 0.4836 0.9343
4560 0.5304 0.9363
4768 0.5689 0.9382

Tabelle 13.16:Experimentelle Dampf-Flussig-Gleichgewichtsdatea 8ystems
CGO, (1) — 2-Methyl-2-buten (2) bei 313.8 K.
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P [kPa] x;[mol/mol] y;[mol/mol]
591.1 0.0900 0.9170
964.5 0.1697 0.9500
1429 0.2504 0.9656
1960 0.3400 0.9746
3078 0.5136 0.9812
3989 0.6266 0.9824
4985 0.7285 0.9829
5890 0.8152 0.9850
7026 0.9077 0.9852
7538 0.9427 0.9862
7904 0.9633 0.9875
8104 0.9759 0.9844

Tabelle 13.17:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdater 8ystems
CO, (1) — Methylacetat (2) bei 313.32 K.

P [kPa] x;[mol/mol] y;[mol/mol]
632.1 0.0846 0.8733
1118 0.1784 0.9348
1585 0.2618 0.9545
2074 0.3307 0.9641
3050 0.4489 0.9734
4031 0.5562 0.9748
5066 0.6633 0.9789
5992 0.7433 0.9778
6983 0.8210 0.9752
7994 0.8951 0.9737
8757 0.9488 0.9715
8964 0.9688 0.9680

Tabelle 13.18:Experimentelle Dampf-Flussig-Gleichgewichtsdatea 8ystems
CGO, (1) — Methylacetat (2) bei 322.96 K.

P [kPa] x; [mol/mol]

351.3
708.6
2752
3375
4011

0.018
0.036
0.198
0.232
0.295

Tabelle 13.19:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdatea 8ystems
Ethylen (1) — Cyclohexan (2) bei 362.6 K.
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P [kPa] x; [mol/mol]

289.8 0.0353
520.4 0.0473
6043 0.7455
6064 0.7696

Tabelle 13.20:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdates Sgstems
Ethylen (1) — Cyclopentan (2) bei 313.73 K.

P [kPa] x; [mol/mol]

686.7 0.1304
1079 0.2115
1585 0.2809
2061 0.3537

Tabelle 13.21:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdates 8gstems
N,O (1) — Methanol (2) bei 306.17 K.

P [kPa] x; [mol/mol]

733.1 0.1139
1565 0.2332
1961 0.2904

Tabelle 13.22:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdates 8ystems
N,O (1) — Methanol (2) bei 315.19 K.

P [kPa] x; [mol/mol]

681.8 0.0663
1047 0.1334
1558 0.1957
2123 0.2713

Tabelle 13.23:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdates 8ystems
N,O (1) — Methanol (2) bei 325.17 K.
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P [kPa] x;[mol/mol] y;[mol/mol]

832.2 0.0120 0.9029
1094 0.0190 0.9248
1411 0.0262 0.9401
1743 0.0319 0.9504
2051 0.0387 0.9551
2382 0.0446 0.9592
2639 0.0489 0.9620
2913 0.0543 0.9642
3179 0.0587 0.9661
3601 0.0648 0.9687
4027 0.0705 0.9699
4538 0.0772 0.9716
5050 0.0936 0.9729

Tabelle 13.24:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdatea 8ystems
N, (1) — 2-Methyl-2-buten (2) bei 313.74 K.

P [kPa] x;[mol/mol] y;[mol/mol]

1217 0.0101 0.9734
1757 0.0137 0.9797
2189 0.0173 0.9833
3185 0.0232 0.9871
4189 0.0284 0.9888
5091 0.0358 0.9897

Tabelle 13.25:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdatea 8ystems
N, (1) — 2-Methylacetat (2) bei 305.25 K.

P [kPa] x; [mol/mol] vy, [mol/mol]

1046 0.0080 0.9470
1226 0.0110 0.9570
1573 0.0140 0.9660
2117 0.0180 0.9730
3045 0.0250 0.9800
4055 0.0330 0.9830
5595 0.0420 0.9860
6091 0.0440 0.9860
6571 0.0450 0.9870
6985 0.0480 0.9870

Tabelle 13.26:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdates 8gstems
N, (1) — 2-Methylacetat (2) bei 316.58 K.
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P [kPa] x; [mol/mol] X, [mol/mol]  y; [mol/mol]  y, [mol/mol]

2106 0.8795 0.1205 0.0185 0.9815
2993 0.8910 0.1015 0.0129 0.7036
3959 0.9042 0.0832 0.0095 0.5348
4988 0.9021 0.0810 0.0066 0.4151
5896 0.9065 0.0690 0.0075 0.3484
6931 0.9060 0.0632 0.0139 0.2911
7904 0.9037 0.0605 0.0117 0.2523
8445 0.9042 0.0527 0.0150 0.2035
8953 0.9073 0.0491 0.0069 0.1905
9978 0.8911 0.0477 0.0128 0.1641
10479 0.8890 0.0478 0.0122 0.1510
10992 0.8357 0.0515 0.0103 0.1431
11977 0.6840 0.0552 0.0099 0.1255
12448 0.5665 0.0668 0.0115 0.1180
12889 0.3885 0.0766 0.0077 0.1052
13433 0.1475 0.0901 0.0068 0.0985
13949 0.0596 0.0911 0.0161 0.0934

Tabelle 13.27:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdatea 8ystems
Methanol (1) — C@(2) — CH, (3) bei 313.39 K.

P [kPa] x; [mol/mol] x,[mol/mol] y;[mol/mol] vy, [mol/mol]

5030 0.7236 0.2764 0.0263 0.9737
6005 0.7485 0.2412 0.0096 0.8315
7118 0.7790 0.2022 0.0072 0.7134
8114 0.7861 0.1880 0.0209 0.6236
8989 0.7985 0.1680 0.0087 0.5629
10063 0.7955 0.1631 0.0092 0.5053
10958 0.7977 0.1614 0.0108 0.4600
11940 0.7877 0.1472 0.0135 0.4183
12847 0.6436 0.1762 0.0106 0.3896
13455 0.6075 0.1842 0.0159 0.3792
13913 0.5347 0.2053 0.0118 0.3667
14873 0.5049 0.2102 0.0164 0.3292
15427 0.0887 0.2754 0.0121 0.2889
15217 0.2138 0.2444 0.0171 0.2867

Tabelle 13.28:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdates 8gstems
Methanol (1) — CQ(2) — CH, (3) bei 313.39 K.
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P[kPa] x;[mol/mol] x,[mol/mol] y;[mol/mol] y,[mol/mol]
2083 0.8857 0.1143 0.0198 0.9802
3093 0.8798 0.0939 0.0153 0.6906
4067 0.8609 0.0833 0.0114 0.5088
5048 0.8341 0.0776 0.0110 0.3844
6039 0.8034 0.0714 0.0123 0.2970
7498 0.7633 0.0601 0.0166 0.2056
8521 0.7379 0.0522 0.0269 0.1568
9030 0.7157 0.0499 0.0363 0.1374
9517 0.7064 0.0470 0.0478 0.1273
10028 0.6908 0.0449 0.0661 0.1106
10600 0.6680 0.0419 0.0948 0.0943

11009 0.6604 0.0398 0.1321 0.0864
11504 0.6325 0.0417 0.1620 0.0804

Tabelle 13.29:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdates 8ystems
Methanol (1) — C@(2) — GH, (3) bei 313.43 K.

P [kPa] X; [mol/mol] X, [mol/mol]  xz[mol/mol]  y; [mol/mol]  y,[mol/mol]  y3;[mol/mol]
2141 0.8810 0.000 0.1190 0.0182 0.0000 0.9818
5041 0.8772 0.000 0.0984 0.0064 0.0000 0.4251
6068 0.8287 0.044 0.0973 0.0115 0.2207 0.3310
7060 0.7919 0.095 0.0859 0.0116 0.4042 0.2503
8059 0.7557 0.137 0.0783 0.0120 0.5091 0.2063

Tabelle 13.30:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdatea 8ystems
Methanol (1) — GH, (2) - CQ, (3) — CH, (4) bei 313.43 K.

P [kPa] x; [mol/mol] X, [mol/mol]  xz[mol/mol]  y; [mol/mol]  y,[mol/mol]  y;[mol/mol]
2107 0.8820 0.0000 0.1180 0.0217 0.0000 0.9783

10045 0.7850 0.0000 0.0843 0.0112 0.0000 0.2030

11062 0.7357 0.0714 0.0740 0.0224 0.2065 0.1589

12033 0.6765 0.1365 0.0656 0.0181 0.3491 0.1274

12982 0.6199 0.1863 0.0607 0.0201 0.4425 0.1105

14922 0.0520 0.5562 0.0807 0.0884 0.5551 0.0747

Tabelle 13.31:Experimentelle Dampf-Flissig-Gleichgewichtsdates Sgstems

Methanol (1) — GH, (2) - CQ, (3) — CH, (4) bei 313.43 K.
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h® [J/mol]  x; [mol/mol]

46.41 0.1673
69.66 0.2785
86.72 0.3342
100.2 0.3898
115.6 0.4454
125.5 0.5010
139.1 0.5567
149.1 0.6122
152.9 0.6676
152.9 0.7232
144.9 0.7784
134.7 0.8339
107.3 0.8892

77 0.9446

Tabelle 13.32:Experimentelle Exzessenthalpien des SysteiRentan (1) — 1-Butanol (2) bei 247.8 K.

h® [J/mol]  x; [mol/mol]

33.68 0.1112
61.26 0.1667
86.01 0.2224
121.2 0.2780
165.1 0.3891
181.9 0.4447
202.4 0.5003
209.5 0.5559
217.3 0.6115
216.8 0.6668
193.8 0.7224
173.1 0.7779
132.6 0.8333
94.9 0.8891
55.72 0.9443

Tabelle 13.33:Experimentelle Exzessenthalpien des Syste#dgptan (1) — 1-Butanol (2) bei 247.8 K.
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