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Symbole und Abkiirzungen

Lateinische Symbole

Symbol Bezeichnung Einheit

a thermodynamische Aktivitat -

A Debye-Hiickel-Konstante -

a freie Helmholtzenergie J

a attraktiver Parameter in kubischen Zustandsgleichungen dm® bar mol”
aoi, a1i, @2 universelle Konstanten des PC-SAFT-Modells -

aii attraktiver Parameter der Komponente i dm® bar mol?
A; Wechselwirkungsparameter der Margules-Gleichung -

Anm Wechselwirkungsparameter (UNIFAC) der Gruppen n und m K

b Molalitat mol kg™
b Co-Volumeparameter in kubischen Zustandsgleichungen -

b, b1, by universelle Konstanten des PC-SAFT-Modells -

Bij empirische Pitzer-Funktion -

Bii Virialkoeffizienten -

bj; Kreuzparameter der b-Mischungsregel dm3 mol™
bj; Wechselwirkungsparameter des MR-Terms der Komp. i und j -

bnm Wechselwirkungsparameter (mod. UNIFAC) der Gruppen n und m -

C Molaritat mol dm
C Volumentranslationsparameter der reinen Komponente dm3 mol™
C Variierbarer Parameter der Flory-Gleichung -

C Freiheitsgrad des Molekiilsegments -

C universelle Konstante der Tait-Gleichung -

Ci Volumentranslationsparameter in der Mischung dm3 mol™
Cj Wechselwirkungsparameter des MR-Terms der Komp. i und j -

Chm Wechselwirkungsparameter (mod. UNIFAC) der Gruppen n und m K*

d molare Dichte g mol™

D relative Dielektrizitatskonstante einer Mischung -

d ,hard-sphere“-Durchmesser A

d Polymerisationsgrad der Polymere -

D relative Dielektrizitatskonstante der Komponente i -

E Exponent -

f Fugazitat bar

F Zielfunktion -

F; Oberflachenbruch dividiert durch den Molenbruch -

g Gibbs’sche Enthalpie Jmol-1

H Henry-Konstante versch.

I lonenstarke versch.

k Aussalzkoeffizient (Setschenow-Koeffizient) -
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k Boltzmann-Konstante JK?
& Assoziierungsvolumenparameter -
i bindrer Wechselwirkungsparameter -
L, M, N Generalisierte Parameter der Twu-a-Funktion -
m Masse g
m; Segmentanzahl -
n Molmenge mol
n Nummer des Iterationszyklus -
P Druck bar
pi Partialdruck der Komponente i bar
di relative van der Waals-Oberflache der Komponente i -
Qy relative van der Waals-Oberflache der Gruppe k -
R universelle Gaskonstante Jmol™* K*!
ri relatives van der Waals-Volumen der Komponente i -
Rk relatives van der Waals-Volumen der Gruppe k -
T Temperatur K
u inverse Packungsdichte -
U Energie J
% molares Volumen dm? mol™
Y Volumen dm3
Vv Varianz -
X Molanteil in der fliissigen Phase -
Xm Molanteil der Gruppe m -
y Molanteil in der Dampfphase -
z Molenbruch —
z Kompressibilitatsfaktor -
Z Zustandssummenfunktion —
Z; Ladungszahl der Komponente i C
Griechische Symbole
Symbol Bezeichnung Einheit
a alpha-Funktion -
B Bolzmann-Faktor ot
Vi Aktivitatskoeffizient der Komponente i -
M Aktivitatskoeffizient der Gruppe k -
Fk(i) Aktivitatskoeffizient der Gruppe k im Reinstoff i -
A Differenz versch.
€ Konvergenzkriterium -
€ potenzielle Energie pro Segmentoberflache J
€ Lennard-Jones-Wechselwirkungsenergie J
e® Parameter der Assoziationsenergie J

n

Packungsdichte
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©
3

Oberflachenanteil der Gruppe m -

Wechselwirkungsparameter der Wilson-Gleichung -
variierbarer Term der Wilson-Gleichung -
Erwartungswert -
chemisches Potenzial der Komponente i Jmol™
stoéchiometrischer Koeffizient -
Dichte kg m
Standardabweichung -
Segmentdurchmesser (SAFT) A
Fugazitatskoeffizient -
UNIFAC-Wechselwirkungsfunktion -
azentrischer Faktor -
Gewichtungsfaktor -

=

€€ €6 a0 a0o <

Indizes, hochgestellt

Symbol Bezeichnung

: salzfreie GroRe

' Ableitung

* Referenzzustand bei unendlicher Verdiinnung

~ dimensionsloser (,reduzierter”) Parameter in der Polymer-Gleichung
oo unendliche Verdiinnung

assoc Assoziationsterm, ,site-site“-Wechselwirkungen der Segmenten
att attraktiver Term

chain Term der Kettenformation fiir nichtspharische Molekiile
comb kombinatorischer Anteil

disp Dispersion

E ExzessgroRe

fv freies Volumen

hc ,hard-chain” Fluid

hs »hard-sphere” Fluid

L flissige Phase

LR »long-range“-Term

MR ,middle-range“-Term

rep repulsiver Term

res residualer Anteil

5 Losungsmittel

s Sattigungszustand

seg Term der ,,Segment-Segment“-Wechselwirkungen

sol Losungsmittel

solv Losungsmittel

SR »short-range“-Term

\" Dampfphase

o By, .. Phasenbezeichnung
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Indizes, tiefgestellt

Symbol Bezeichnung

0 Standardbedingungen

C kritische GroRRe

calc kalkulierter Wert

exp experimenteller Wert

gen generalisierter Parameter

kg in der Einheit Kilogramm

L flissige Phase

r reduzierte GroRe

ref Referenzzustand

res residualer Anteil

\% Dampfphase
Abkiirzungen

Abkiirzung Bezeichnung

DDB Dortmunder Datenbank

DDBSP Dortmunder Datenbank Softwarepaket

EGLE ,Gas-FlUssig“-Gleichgewicht (Gasloslichkeit) der elektrolythaltigen Systemen
ELE ,Dampf-Fllssig“-Gleichgewicht der elektrolythaltigen Systemen
EOS equation of state, Zustandsgleichung

FV free volume

GC group contribution, Gruppenbeitrag

GCLF Group Contribution Lattice-Fluid

GLE »Gas-FlUssig“-Gleichgewicht (Gasloslichkeit)

HPV ,Dampf-Fllssig“-Gleichgewicht der gashaltigen Systemen

LDPE low density Polyethylen

LIFAC UNIQUAC Functional-group Activity Coefficients fiir Elektrolytsysteme
LIQUAC Universal Quasichemical Theory fiir Elektrolytsysteme

LM Losungsmittel

LR long-range

MR middle-range

NRTL Non Random Two Liquid

PBD Polybutadien

PC-SAFT Perturbed-Chain Statistical Associating Fluid Theory

PDMS Polydimethylsiloxan

PE Polyethylen

PEO Polyethylenoxid

PIB Polyisobutylen

PMMA Polymethylmethacrylat

PP Polypropylen

PR Peng-Robinson

PS Polystyrol

PSRK pradiktive Soave-Redlich-Kwong
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| X

PVAc
PVME
RK
SAFT
SG

SR

SRK
UNIFAC
UNIQUAC
VLE
VTPR

Polyvinylacetat
Polyvinylmethylether

Redlich-Kwong

Statistical Associating Fluid Theory
Staverman-Guggenheim

short-range

Soave-Redlich-Kwong

UNIQUAC Functional-group Activity Coefficients
Universal Quasichemical Theory
»Dampf-Fllssig“-Gleichgewicht
volumentranslatierte Peng-Robinson
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1 Einleitung

Diese Arbeit leistet einen Beitrag zur Entwicklung der Auslegungs- und Simulationstools fir
chemische Verfahren. Die chemische Industrie stellt mit einem Gesamtumsatz von 186,8 Mrd.
Euro im Jahr 2012 allein in Deutschland [1] einen duRerst bedeutsamen Wirtschaftszweig der
industrialisierten Nationen dar. Gerade deshalb ist es wichtig, die Prozesse, die in der
chemischen Industrie Verwendung finden, besser zu verstehen und bestdndig
weiterzuentwickeln. Die Simulationsverfahren sind hierfiir ein unersetzliches Handwerkszeug,
welche gerade in den letzten Jahrzehnten zunehmend an Bedeutung gewinnen und neben
experimenteller Arbeit zu der kontinuierlich steigenden  Wertschopfung dieses
Industriesegments beitragen. Gerade vor dem Hintergrund einer steigenden Weltbevélkerung
und zunehmender Ressourcenknappheit besteht daher die Erfordernis diesen

Verbesserungsprozess vorzutreiben.

Jedes chemisches Verfahren besteht grundsatzlich aus drei Stufen:
1) Vorbereitung der Edukte;
2) Chemische Reaktion;

3) Aufarbeitung der Reaktionsmasse.

Bei jeder Stufe missen Mehrkomponentensysteme betrachtet werden. Diese kdnnen sich in
verschiedenen Aggregatzustinden befinden (gasformig, flussig, fest). Durch unterschiedliche
Loslichkeiten kdnnen multiphasige Systeme mit unterschiedlicher Zusammensetzung der Phasen

entstehen.

Die Aufarbeitung der Reaktionsmasse besteht grundsatzlich in der Abtrennung des Produkts aus
dem Synthesegemisch. In dieser Stufe miissen aus dem Synthesegemisch die reinen Produkte,
die Nebenprodukte und nicht-reagierten Edukte voneinander getrennt werden. Deswegen ist die
Aufarbeitung oft die komplexeste, energieaufwandigste und kostenintensivste Stufe der
gesamten chemischen Anlage [2]. Die Abtrennung der Komponenten wird mithilfe von
thermischen Trennprozessen wie zum Beispiel Rektifikation, Absorption, Adsorption,
Kristallisation, Extraktion, Membrantrennverfahren durchgefiihrt. Die Triebkraft dieser
Trennprozesse ist die Konzentrationsdifferenz der Komponenten bei Arbeitsbedingung und
Gleichgewichtszustand in den verschiedenen Phasen, die sich im direkten Kontakt befinden.

Um optimale und effektive chemische Verfahren zu entwickeln, ist es zwingend notwendig die
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Wechselwirkung der Komponenten, die Phasenzusammensetzung und die wichtigen
thermodynamischen GréRen, die bei den Bedingungen in den betrachteten Systemen herrschen,
moglichst genau zu kennen. Im ersten Augenblick scheint diese Aufgabe durch Messungen
experimenteller Daten relativ einfach zu sein. Jedoch sind Messungen selbst bei einfachen
Systemen eine schwierige und dullerst zeitaufwendige Aufgabe. Abbildung 1-1 zeigt ein Beispiel
fir ein zweiphasiges System, welches in der Industrie relativ oft anzutreffen ist, bei dem jedoch

die Messung der oben beschriebenen GroRen schon nicht mehr trivial ist.

Dampjphase (T, P, V")

Fliissige Phase (T, P, \/) ﬂ U

m(Feststoff/Salz)

Das System besteht aus zwei fllssigen, unbegrenzt ineinander mischbaren Komponenten
(Komp. 1, Komp. 2), einer Gaskomponente und einem Feststoff (zum Beispiel ein Salz, das in der
Losung in lonen dissoziiert und aus der Losung auskristallisieren kann). Bereits in diesem
einfachen Fall ist es notwendig, die Verteilung der Komponenten 1 und 2 in beiden Phasen,
deren Salz- und Gasloslichkeit in der flissigen Phase und den Einfluss der lonen auf die
Gasloslichkeit bei den betrachteten Bedingungen (Druck und Temperatur) zu bericksichtigen.
Fir die Ermittlung einer optimalen industriellen Losung miissen viele Falle bei unterschiedlichen

Bedingungen und Zusammensetzungen betrachtet werden.

So kommen theoretisch basierte Gleichungen, halbempirische Berechnungsmethoden und
Voraussagemodelle zum Einsatz. In den letzten Jahrzehnten wurden diese Modelle in

Prozesssimulationssoftware integriert, die zur Modellierung, Simulation und Optimierung
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chemischer Verfahren und Anlagen genutzt wird. An dieser Stelle ist anzumerken, dass oft
bekannte und gut getestete Methoden benutzt werden (wie zum Beispiel UNIQUAC, UNIFAC,
NRTL), obwohl neuentwickelte Methoden in der Regel bessere Ubereinstimmungen mit den
experimentellen Daten zeigen. AuBerdem ist es immer besser und bequemer eine moglichst
universelle Methode zur Ermittlung der notwendigen thermodynamischen GroBen zu
verwenden. Auf Grund der rasanten Entwicklung der Computertechnik sind die Anforderungen
zur minimalen Anzahl der Berechnungsoperationen nicht mehr relevant. Trotzdem ist es von
Vorteil und zur leichteren Nachvollziehbarkeit besser, wenn die Berechnungsmethode eine
einfache und Ubersichtliche Struktur aufweist. So kénnen die Hauptanforderungen an ein
modernes Instrument fiir die Entwicklung chemischer Verfahren folgendermaen formuliert
werden:

— gute Ubereinstimmung der Berechnungsergebnisse mit experimentellen Daten;

— prazise Voraussagefahigkeit;

— Maoglichkeit die multiphasigen und multikomponentigen Systemen zu berechnen;

— Moglichkeit alle wichtige thermodynamische ReinstoffgroRen zu berechnen;

— hohe Universalitat und Anwendbarkeit fiir die unterschiedlichen Stoffklassen;

— moglichst geringe Anzahl an variierbaren Parametern;

— moglichst einfache, klare und tbersichtliche Struktur.

Kapitel 2 dieser Arbeit gibt eine kurze historische und qualitative Ubersicht {iber die Entwicklung
der wesentlichen Berechnungsmethoden. In dieser Ubersicht wird aufgezeigt, dass das 1991 von
Holderbaum und Gmehling entwickelte PSRK-Modell [3], [4] und das nachfolgend 2001 von
Ahlers und Gmehling entwickelte VTPR-Modell [5] viele der oben beschriebenen Anforderungen
erflllt. Dank guter Ergebnisse hat das PSRK-Modell groRe Verbreitung bei Chemikern und
Ingenieuren gefunden. Aus diesem Grund folgte die intensive Entwicklung der notwendigen
Parametermatrix. Das VTPR-Modell ist zehn Jahre spater entwickelt worden. Es hat deshalb im
Vergleich zum PSRK-Modell noch eine relativ kleine Parametermatrix. Eines der Ziele dieser
Arbeit ist die Uberpriifung und die Demonstration des Potenzials vom VTPR-Modell,

insbesondere im Bereich der Elektrolyt- und Polymersysteme.

Aufbauend auf diesem Uberblick folgt in Kapitel 3 die Beschreibung des ersten Teils dieser
Arbeit — der Erweiterung des VTPR-Modells auf Elektrolytsysteme und Beschreibung der
Gasloslichkeiten in Elektrolytlosungen. In diesem Kapitel werden Programme zur statistischen

Bearbeitung der experimentellen Daten, Berechnung der Gleichgewichte mithilfe des
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VTPR-LIFAC-Modells, sowie zur effizienten und genauen Anpassung der Modellparameter
entwickelt. AnschlielRend werden in Kapitel 4 die experimentellen Untersuchungen zur
Loslichkeit der gasférmigen Alkane in Elektrolytlosungen, die in dieser Arbeit durchgefiihrt
wurden, beschrieben. In Kapitel 5 wird ein Uberblick tber wesentliche Methoden zur
Beschreibung der Polymersysteme gegeben und die Modifikation des VTPR-Modells fiir diese
Systeme beschrieben. AnschlieRend werden die Ergebnisse des modifizierten VTPR-Poly-Modells
analysiert und mit anderen erfolgreichen Methoden verglichen. Abgeschlossen wird diese Arbeit
mit einem Fazit, in dem die wichtigsten Ergebnisse der Erweiterung des VTPR-Modells und der

Parametermatrix, sowie der experimentellen Untersuchungen zusammengefasst werden.

Die durchgefiihrten Modifikationen des VTPR-Modells, begleitet durch die Erweiterung der
Parametermatrix soll die Anwendung dieses universellen und vielversprechenden Modells fir

praktisch-technische Aufgaben erleichtern und seiner Anwendung verbreitern.
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2 Entwicklung von Zustandsgleichungen

Alle thermodynamischen Berechnungsmethoden basieren auf der Berechnung des
Gleichgewichtszustandes in allen Phasen eines geschlossenen Systems, der als thermo-
dynamisches Gleichgewicht bezeichnet wird. Das stabile thermodynamische Gleichgewicht stellt

sich ein, wenn folgenden drei Bedingungen erfillt werden:

— mechanisches Gleichgewicht, das in Thermodynamik als konstanter Druck verstanden

wird, bei allen im direkten Kontakt stehenden Phasen:

pe=pF =py = _; (2.1)
— thermisches Gleichgewicht:

TC=TE=TY= _; (2.2)
— chemisches bzw. Diffusionsgleichgewicht, d.h. — die Gleichheit der chemischen

Potenziale bzw. Fugazitaten einzelner Komponenten in allen Phasen:
uf=uf =l = . (nach Gibbs); (2.3)
= fiﬁ =fr= .. (nach Lewis). (2.4)

Das chemische Potenzial ist eine wichtige GroRe in der Thermodynamik, die von Gibbs
eingefiihrt wurde und als ein Wert fir die Beschreibung der Antriebskraft aller
Stofflibertragungsprozesse benutzt wird. Spater wurde das chemische Potenzial durch die
Fugazitat (f) und Aktivitat (a) von Lewis ausgedrickt. Diese GroRen finden breite Anwendung
beim Losen der praktischen Aufgaben in der Thermodynamik. Auf diesen beiden GroRen
basieren viele Gleichungen und Berechnungsmethoden, die zur Beschreibung des

thermodynamischen Gleichgewichtes dienen.

Um die Fugazitat und Aktivitat zur Losung der praktischen Aufgaben der Thermodynamik

anzuwenden, werden diese durch den Fugazitdtskoeffizient bzw. Aktivitatskoeffizient mit
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messbaren GroRen (Druck, Temperatur, Molanteil) verknilpft. Fir das ,Dampf-Fllssig“-

Gleichgewicht ergeben sich fiir die Fugazitatskoeffizienten folgende Beziehungen:

£
L i
L=l 2.5
f’V
v == 2.
Fur den Aktivitatskoeffizient:
f’L
L i
Y = . (2.7)
' xifio

Fir die Berechnung des ,Dampf-Flissig“-Gleichgewichtes unter Anwendung der

Gleichungen (2.4) — (2.7) entstehen folgende Beziehungen:

X9 = yiop! (2.8)

und
xivif? = yiplP. (2.9)

Die Standardfugazitit f;° in Gleichung (2.9) ist eine frei wéahlbare GréRe. Fiir diese wird
standardweise der Wert des Sattigungsdampfdruckes der reinen Komponenten bei den
Systembedingungen genommen. Dabei wird die Kompressibilitat der Flissigkeit berilicksichtigt
und zwischen dem Systemdruck und Sattigungsdampfdruck des Stoffes unterschieden.

Zu diesem Zweck dient der sogenannte Poynting-Faktor Poy;:

L.(p_ ps
w) . (2.10)

Poy; = exp< RT

Unter Berlicksichtigung des Poyntig-Faktors und der Druckabhangigkeit der Fugazitat erhalt man

fiir die Standardfugazitat folgende Gleichung:

f® =i P Poy;. (2.11)



Entwicklung von Zustandsgleichungen | 7

Aus den Gleichungen (2.9) und (2.11) des ,Dampf-Fliissig“-Gleichgewichtes ergibt sich folgende

Beziehung:

x;Vi9i PFPoy; = y; @] P. (2.12)

Fir kleine Druckdifferenzen zwischen dem Gesamtdruck und dem Sattigungsdampfdruck nimmt
der Poynting-Faktor Werte um Eins an. Bei nicht zu hohen Dricken und fir nicht stark
assoziierende Komponenten, weisen die Fugazitatskoeffizienten bei Sattigungsdampfdruck ¢;
und die Fugazitatskoeffizienten fiir die Dampfphase (pr etwa gleiche Werte auf. Demnach ist es

moglich die Gleichung (2.12) entsprechend zu vereinfachen.

xi}/iPiS = yLP . (213)

Die Gleichungen (2.8) und (2.13) stellen zwei wichtige Wege zur Berechnung von , Dampf-
Flussig“-Gleichgewichten dar. Fir Berechnungen unter Verwendung von Gleichung (2.8) kbnnen
kubische Zustandsgleichungen angewendet werden, die Information tber das PvT-Verhalten in
beiden Phasen liefern. Der zweite Weg, der auf der Gleichung (2.13) basiert, benétigt die
Berechnung der Aktivitatskoeffizienten fir jede Komponente. Zur Ermittlung dieser dienen die
Aktivititskoeffizient-Methoden (g£-Modelle) bzw. Gruppenbeitragsmethoden. Die beiden Wege

haben einige Vor- und Nachteile. Diese werden in ndachsten Abschnitten erlautert.

2.1 Kubische Zustandsgleichungen

Obwohl mit dem idealen Gasgesetz das Verhalten des realen Gases bei niedrigen Driicken gut
beschrieben wird, zeigt es bei hoheren Driicken deutlich schlechtere Ergebnisse. Im Laufe der
Zeit wurden viele Zustandsgleichungen von verschiedenen Autoren vorgeschlagen, die das reale
Verhalten aber nicht gut genug beschreiben konnten. Die erste erfolgreiche und in heutiger Zeit
sehr bekannte Gleichung hat van der Waals 1873 in seiner Dissertation vorgestellt [6].
In der van der Waals-Gleichung, sowie in deren Modifikationen hat die Abhangigkeit des Druckes

vom Volumen einen kubischen Charakter.

- (2.14)
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Die Ausdriicke zur Berechnung der Parameter a und b werden aus der Gleichung (2.14)

hergeleitet. Die Parameter lassen sich Uber kritische Daten berechnen.

Die Ermittlung der Fugazitatskoeffizienten der Komponenten beider Phasen erfolgt bei
Zustandsgleichungen (iber den analytischen Ausdruck bei Anwendung des berechneten

PvT-Verhaltens:

U jo<ap RT| . (Pv )1
nQi = or —ani) - | (ﬁ) (2.15)
v

Van der Waals driickt in seiner Gleichung aus, dass die PvT-Funktion von den Repulsions- und
Attraktionskraften zwischen den Molekillen abhangig ist. Diese Krafte sind von der Grofe,
Struktur und Form des Molekiils abhangig. Die Repulsionskréafte fiihren zur Verkleinerung des fiir
molekulare Bewegung vorhandenen Raums. Dementsprechend ist das molekulare Volumen
eines realen Gases kleiner, als das molekulare Volumen des idealen Gases. Die Attraktionskrafte
fiihren wegen der in das Gasinnere gerichteten Kraft, zur Erhéhung des Drucks auf die
Gasmolekiile. Dementsprechend ist der Druck der realen Gase niedriger, als der Druck des
idealen Gases. Die van der Waals-Gleichung reprasentiert den Einfluss der Repulsions- und
Attraktionskrdafte auf den Gleichgewichtszustand. Dementsprechend ist es moglich die

Gleichung (2.14) in folgende allgemeine Form zu bringen:
P = prev 4 patt, (2.16)

Obwohl die van der Waals-Gleichung in der Lage ist sowohl das PvT-Verhaltens der flissigen
Phase als auch der Dampfphase zu beschreiben, zeigt diese noch schwache und relativ
mangelhafte Ergebnisse bei der Berechnung der Flissigkeitsdichten und Dampfdriicke der
Gemische. Fir praktische Aufgaben wird eine bessere Gleichung bendtigt, dies flihrt zu weiteren
Formen und Modifikationen. Alle Modifikationen basieren auf dem Konzept, das durch

Gleichung (2.16) dargestellt wird. Eine groBere Anzahl von Modifikationen wurde fir den

Attraktionsterm (]%) vorgeschlagen, wobei der Repulsionsterm (R—Tb) bis vor kurzem

unverandert blieb. In Rahmen dieser Arbeit werden nur einige und bedeutende Modifikationen

der van Waals-Gleichung betrachtet.
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Durch Modifikation des Attraktionsterms und Einflihren einer konstanten Temperatur-
abhangigkeit wurde von Redlich und Kwong die nachste erfolgreiche Form der Gleichung (2.14)

entwickelt, die im Folgenden als Redlich-Kwong (RK)-Gleichung [7] bezeichnet wird:

RT a

sz—b_\/T-v-(v+b)'

(2.17)

Diese Modifikation hat die Beschreibung von PvT-Verhalten deutlich verbessert, obwohl die
Berechnung von Dampfdriicken der reinen Komponenten und Flissigkeitsdichten noch nicht
zufrieden stellende Qualitdt hat. Ein erfolgreicher Weg zur Verbesserung der Beschreibung der
Dampfdriicke wurde 1972 von Soave vorgeschlagen. In die Berechnung der attraktiven
Parameter a wurde eine zusatzliche Funktion zur besseren Berlicksichtigung der
Temperaturabhangigkeit der a-Parameter eingefligt. Die sogenannte a-Funktion enthalt den
azentrischen Faktor w, der die Abweichung eines Molekiils von der idealen Kugelform
beschreibt. Mit dieser Modifikation nimmt die van der Waals-Gleichung folgende Form an.

Sie wird als Soave-Redlich-Kwong (SRK)-Gleichung [8] bezeichnet:

b RT a(T) (2.18)
“v—b v-(v+b)’ '
mit temperaturabhangigem a-Parameter:
RZ . T2
a;(T) = 0,42748 - 5 <. a(T) (2.19)
c
und a-Funktion:

a(T) = [1+ (0,48 + 1,574w — 0,176w2) - (1 - T*%)]". (2.20)

Mit dem Ziel der besseren Beschreibung der Flissigkeitsdichten entsteht nachfolgende
Modifikation in den kubischen Zustandsgleichungen. Bei Anwendung der von Soave entwickelten
o-Funktion und weiterer Modifizierung des Attraktionsterms entwickeln Peng und Robinson
1976 eine deutlich verbesserte Zustandsgleichung. Die Peng-Robinson (PR)-Gleichung hat
folgende Form [9]:

b BT a(T)
“v—b v-w+b)+b-(v—b)"

(2.21)
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Die Soave-Redlich-Kwong- und Peng-Robinson-Gleichungen finden breite Anwendung sowohl bei
den Naturwissenschaftlern als auch bei Ingenieuren fiir die Berechnung der thermodynamischen
Reinstoffeigenschaften und Phasengleichgewichten von Gemischen. Obwohl diese
Modifikationen geniigende Qualitat fur praktische Anwendung zeigen, fallt bei einigen Systemen
die Genauigkeit wesentlich ab. Besonders oft erscheinen die Schwachen bei der Berechnung der
Dampfdricke und Flissigkeitsdichten asymmetrischer Systeme, Systeme mit Uberkritischen
Komponenten und Systeme mit polaren Komponenten. Diese zeigen starke Abweichungen vom
idealen Verhalten. Diese Ursache flihrt zur Entwicklung der neuen Art der Zustandsgleichungen —
den sogenannten Gruppenbeitragszustandsgleichungen. Deren Entwicklung wird in Abschnitt 2.3
aufgezeigt. Diese basieren gleichzeitig auf den in diesem Kapitel beschriebenen kubischen

Zustandsgleichungen und Gruppenbeitragsmethoden, die im Kapitel 2.2 beschrieben werden.

2.2 Aktivitdtskoeffizienten- und Gruppenbeitragsmethoden

Bei der Berechnung des , Dampf-Flissig“-Gleichgewichtes durch die Gleichung (2.13) wird die
Kenntnis der Aktivitdtskoeffizienten fiir jede Komponente in fllssiger Phase bendtigt. Fir die
Berechnung dieser GroRen werden Aktivitatskoeffizient-Methoden verwendet. Viele davon

haben eine rein empirische Form.

Die erste Gleichung, die fiir die Beschreibung von Aktivitatskoeffizienten angewendet wurde, ist

die Margules-Gleichung aus dem Jahr 1895 [10]:
ln}/i = sz . [Al] + 2 . (Ajl - AU) . xi] , (222)
mit anpassbaren Parameter A;; und A;.

Nach Margules wurden ein paar Modifikationen dieser Gleichung von anderen Autoren
vorgeschlagen, diese hatten dhnliche Beschreibungsqualitat, waren aber nur zur Beschreibung
von experimentellen Daten und nicht zur Vorausberechnung geeignet. Ein Fortschritt war die
Integration des Konzepts der lokalen Zusammensetzung durch Wilson in sein Modell
von 1964 [11]. Entsprechend der Scott-Theorie [12] kann ein bindres System mit zwei Typen von
molekularen Clustern dargestellt werden (Abbildung 2-1). Dabei wird jeder Molekiltyp

(1 oder 2) von Molekiilen der beiden Typen umkreist. Das Verhéltnis der Anzahl der
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Molekiltypen 1 und 2 im Umkreis ist von der Gibbs’schen Wechselwirkungsenergie zwischen

den Molekiilen abhangig.

© ©

Dieses Verhaltnis wird durch Gleichungen (2.23) bzw. (2.24) ausgedriickt:

X11 _ X1° exp(—g11/RT)

x_21  x; - exp(—g,1/RT)’ (2.23)
iz _ X1 exp(—912/RT) _ (2.24)
X2 Xz exp(—9z2/RT)
Die Aktivitdtskoeffizienten lassen sich mittels folgender Gleichungen berechnen:
Iny; = —In(x; + A3,x,) + fx,, (2.25)
Iny, = —In(x, + A,,%;) — x4, (2.26)
mit
B = he __An (2.27)
12X + %1 Ayixy +x,
und mit

Ao — A
Ay = 2 exp (- ), (2.28)
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(2.29)

Der groRte Vorteil der Wilson-Gleichung liegt in der Moglichkeit, dass die multikomponentigen
Systeme nur mithilfe der bindren Wechselwirkungsparameter beschrieben werden kdnnen.
Ein weiterer Vorteil ist, dass der Temperatureinfluss durch die Gleichungen (2.28) und (2.29)
beriicksichtigt wird. Das heit, dass die Parameter A;, und A,, temperaturunabhangig sind und
zur Berechnung bei unterschiedlichen Temperaturen verwendet werden kdnnen. Aus diesen
Grinden hat die Wilson-Gleichung eine breite Anwendung gefunden und wird bei der Simulation

thermischer Trennprozesse erfolgreich angewendet.

Nach der Wilson-Gleichung wurden noch weitere erfolgreiche Modelle entwickelt. NRTL-Modell
(von engl. ,Non Random Two Liquid Equation®) wurde von Renon und Prausnitz 1968 bei der
Modifizierung der Wilson-Gleichung und der Implementierung des konstanten spezifischen
Systemparameter a [13] entwickelt. Die andere bekannte und weit verbreitete Methode ist die
von Abrams und Prausnitz, 1975 entwickelte UNIQUAC-Methode (von engl. ,Universal
Quasichemical Theory”) [14]. Die Theorie besagt, dass der Aktivitdtskoeffizient aus zwei
Beitrdgen berechnet wird: aus einem kombinatorischen und einem Restanteil.
Der kombinatorische Anteil hdangt von der Form und GroBe der Molekiile ab, es driickt der
Beitrag der Exzessentropie aus. Der Restanteil berlcksichtigt die Wechselwirkungsenergie
zwischen den Molekiilen, es driickt den Beitrag der Exzessenthalpie aus. Die NRTL- und
UNIQUAC-Methode kdnnen nicht nur zur Beschreibung des ,, Dampf-Flissig”-Gleichgewichtes

angewandt werden, sondern auch fiir die Beschreibung von ,,Flssig-Flissig“-Gleichgewichten.

Die Weiterentwicklung der Aktivitatskoeffizient-Modelle fihrt zu universellen Gruppen-
beitragsmethoden mit starkem voraussagenden Charakter. Eines der Modelle, das das
Gruppenbeitragskonzept nutzt ist zum Beispiel die UNIFAC-Methode. Aufgrund der in einigen
Jahrzehnten gut entwickelten Parametermatrix hat das Modell breite Anwendung bei der
Simulationen von thermodynamischen Gemischeigenschaften und industriellen chemischen

Prozessen gefunden. Im nachsten Abschnitt wird die Struktur des Modells genauer erklart.
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2.2.1 UNIFAC-Methode

»UNIFAC“ ist die Abkiirzung vom englischen Begriff ,,Universal Quasichemical Theory Functional-
Group Activity Coefficients”. Die Methode wurde von Fredenslund et al. 1985 durch die
Kombination des ,solution of groups concept” mit der universellen quasichemischen Theorie
(UNIQUAC) entwickelt. Die UNIQUAC-Methode basiert auf der Kenntnis, dass die Gibbs‘schen
Exzessenthalpien bzw. die Aktivitatskoeffizienten erstens von der Form und GréRe des Molekills,
und zweitens von der Energie der Wechselwirkung zwischen Molekiilen abhéangig sind.
In der UNIFAC-Methode wird ein eher universaler Ansatz verwendet, der nicht das komplette
Molekiil betrachtet, sondern einzelne Teile (Strukturgruppen), aus denen das ganze Molekdl
besteht. Jedes Molekiil kann entsprechend der vorausgewahlten Inkrementierungsnomenklatur
in einen bestimmten Gruppensatz zerlegt werden. Der Weg wird als Gruppenbeitragskonzept

bezeichnet, der in der Abbildung 2—-2 dargestellt ist.

Der aus kombinatorischem (y°™P) und Restanteil (y]®*) bestehende Gesamtaktivititskoeffizient
wird sowohl fiir die UNIFAC- als auch fiir die UNIQUAC-Methoden durch folgende Gleichung

ausgedrickt:

Yi = yomP 4 yles, (2.30)
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2.2.1.1 Kombinatorischer Anteil

Der kombinatorische Anteil beschreibt den Beitrag der Exzessentropie und wird mit folgender

Gleichung berechnet:

Iny;omb = 1~V +1nV, —5-q; - [1 = L4 In 2t 2.31
ny, ( IV =5-q;|1- Z+Ingl, (2:31)
l l

wobei

’r‘.
" — (2.32)
Xt X
q;
Fi=—" (2.33)
CoZia

In den Gruppenbeitragsmethoden werden die van der Waals-Volumen- und Oberflachen-
parameter der reinen Komponenten (r; und g;) additiv aus den Volumen und Oberflache der

Strukturgruppen — R, und Q, Parameter berechnet.

ngroups

= z (v Ry), (2.34)

k

ngroups

q; = z (vP Q). (2.35)
k

Die R- und Q-Parameter wurden von Bondi berechnet und fiir verschiedenen Stoffklassen und
Inkrementierungen tabelliert [15], [16]. Einige g-Werte wurden 2011 von Schmid in Rahmen
seiner Dissertation [17] optimiert. Die g-Werte wurden genauer angepasst, damit die Systeme
mit Wechselwirkungen ,Alkan-Alkohol”, ,Wasser-Alkohol“ und andere besser beschrieben
werden konnten. In dieser Arbeit wurden fiir alle Berechnungen und Parameteranpassungen die

neuen g-Werte angewendet.
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2.2.1.2 Restanteil

Der Restanteil beschreibt den Beitrag der Exzessenthalpie und wird mit folgender Gleichung

berechnet:

Iny;" = Z V,Ei) . (ln [y —In Flgi)) , (2.36)
K

wobei [x der Restanteil des  Aktivitatskoeffizienten der  Gruppe k ist;

Flgi) ist der Restanteil des Aktivitatskoeffizienten der reinen Gruppe k in der Referenzlésung, die

nur aus einem Molekiltyp besteht.

Der Gruppenaktivitatskoeffizient I}, wird mit folgender Gleichung berechnet:

0, ¥sm
InT, =0, -[1-=1 z@w — )y 2y 2.37
nly Qk [ n<m m mk) mZn@nl‘Unm ( )

Der Oberflachenanteil @,, und der Molanteil X,,, der Gruppe m wird mit folgenden Beziehungen

berechnet:

Qm&Xm

Oy = o (2.38)
m Zn Qan
9)
X, =—> =1 (2.39)

- n,
Z] nvn XJ

Die Gruppenwechselwirkungsparameter ¥,,,, ist das MaR der Wechselwirkungsenergie zwischen

den Gruppen m und n:

Umm — U a
Yom = exp <—%) = exp (— ﬂ) . (2.40)

Die Wechselwirkungsparameter a haben die Dimension [K] und kénnen an die experimentelle

Phasengleichgewichtsdaten angepasst werden. Es soll beriicksichtigt werden, dass die Parameter
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an,mund a,,, unterschiedlich sind. Zum Beispiel wird die Wechselwirkung zwischen den Gruppen n

und m mithilfe von Wechselwirkungsparametern n-m und m-n beschrieben.

Im Gegensatz zur Original-UNIFAC-Methode nutzt die mod. UNIFAC-Methode auRer
verbessertem kombinatorischen Anteil eine verbesserte Temperaturabhangigkeit fiir die

Wechselwirkungsparameter:

A + by T + Cpm - T2> (2.41)

Yom = exp <— T

Diese Abhdngigkeit fur die Wechselwirkungsparameter wurde von Weidlich und Gmehling bei
der Entwicklung der modifizierten UNIFAC-Methode [18] vorgeschlagen. Die Abhangigkeit gibt
eine realistischere Temperaturabhingigkeit der Aktivitatskoeffizienten und zeigt bessere
Ergebnisse bei der Berechnung von Aktivitatskoeffizienten, insbesondere im Bereich unendlicher

Verdinnung (y®).

2.3 Gruppenbeitragszustandsgleichungen

2.3.1 PSRK: Die pradiktive Soave-Redlich-Kwong-Zustandsgleichung

Mit dem Ziel der weiteren Entwicklung der kubischen Zustandsgleichungen und mit dem Blick
auf pradiktive Fahigkeiten der entwickelten Zustandsgleichungen kommen Holderbaum und
Gmehling 1991 zu der Idee die Vorteile der kubischen Zustandsgleichungen und Gruppen-
beitragsmethoden zu vereinigen. Die zuerst entwickelte, die so genannte Gruppen-
beitragszustandsgleichung, kombiniert die Gruppenbeitragsmethode UNIFAC mit der Soave-
Redlich-Kwong-Gleichung [3], [4], [19]. Sie wurde PSRK (,pradiktive Soave-Redlich-Kwong")
genannt. Die Gleichung selbst hat eine kubische Form und ist identisch mit der SRK-Gleichung.
Durch Anwendung der g£-Mischungsregel fiir den attraktiven a-Parameter ist die Gleichung mit
der UNIFAC-Methode verkniipft. Die PSRK-g£-Mischungsregel wird bei einem Referenzdruck von

1 atm abgeleitet:

- —Z w1 gE+Z In2 it A = 0,64663 2.42
bRT L. U bRT — 4 \RT " LMy, ) THATD ' (242)
L L
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Die Gibbs’sche Exzessenthalpie berechnet sich mithilfe folgender Beziehung (ber die

Aktivitatskoeffizienten:
gk =RT- Z x; Iny;. (2.43)
i

Die Berechnung der anderen Variablen wird im nachsten Abschnitt am Beispiel des VTPR-
Modells erklart. Die Entwicklung des PSRK-Modells zeigt, dass es moglich ist die pradiktiven
Fahigkeiten des Gruppenbeitragskonzepts mit den Vorteilen der kubischen Zustandsgleichungen
zu nutzen. So fallen bei der Berechnung des Gleichgewichtes automatisch andere Reinstoff- und
Gemischeigenschaften  (wie  Flissigkeitsdichten,  Sattigungsdampfdriicke,  Enthalpien,
Warmekapazitaten) ab. Das PSRK-Modell zeigt gute Ergebnisse bei der Berechnung von
Systemen mit Uberkritischen Komponenten. Ein weiterer Vorteil liegt in der Moglichkeit der
Berechnung der multikomponentigen Systeme bei der Anwendung angepasster bindrer
Parameter. Die beschriebenen Vorteile erhalten eine sehr breite Anwendung fiir die Auslegung,

Entwicklung und Optimierung chemischer Prozesse, sowie thermischen Trennverfahren.

Obwohl die Vereinigung der Gruppenbeitragsmethoden mit kubischen Zustandsgleichungen so
erfolgreich ist, zeigt das PSRK-Modell bei manchen Systemen auch Schwachen. So entstehen
Probleme bei stark asymmetrischen Systemen, sowie bei Systemen mit (U{berkritischen
Komponenten. Auch die Berechnung der Flissigkeitsdichten, Exzessenthalpien oder Aktivitats-
koeffizienten bei unendlicher Verdiinnung ist immer noch nicht befriedigend. Das fiihrt zur
Weiterentwicklung der Gruppenbeitragszustandsgleichung PSRK. Durch die Implementierung
des von Peneloux et al. entwickelten Prinzips der Volumentranslation [20] in die Peng-Robinson-
Zustandsgleichung (2.21) wird von Ahlers und Gmehling 2001 die volumentranslatierte Peng-

Robinson-Gruppenbeitragszustandsgleichung (VTPR) entwickelt [5].

2.3.2 VTPR: Die volumentranslatierte Peng-Robinson-Zustandsgleichung

Die modifizierte Peng-Robinson-Zustandsgleichung mit zusatzlichem Volumentranslations-

parameter c hat folgende Form:

p=_1T a(l) 2.44
T v4+c—b W+o)w+c+b)+b(w+c—b) (2.44)
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Die Entwicklung des VTPR-Modells bringt die Fahigkeiten der Gruppenbeitrags-
zustandsgleichungen auf ein hoheres Niveau. Durch dieses Modell kénnen die Systeme mit
verschiedenem Verhalten wie polare, unpolare, stark asymmetrische Systeme, Systeme mit
Uberkritischen Komponenten flr FlUssig- und Dampfhase gleich gut beschrieben werden.
Das VTPR-Modell wird durch eine modifizierte gZ-Mischungsregel, a-Funktion und verbesserte
Inkrementierung (Molekiilzerlegung mittels Strukturgruppen) entwickelt. In den folgenden

Abschnitten werden die Entwicklung und die gesamte Struktur des Modells genauer erklart.

2.3.2.1 Der Volumentranslationsparameter ¢

Der neu in die Gruppenbeitragszustandsgleichungen eingefiihrte Parameter ist der
Volumentranslationsparameter c. Dieser Parameter dient fir die genaue Beschreibung des
molaren Volumens eines Reinstoffs bei einer bestimmten Temperatur. In der Regel berechnet
sich der Volumentranslationsparameter als Differenz zwischen experimentellen und

berechneten Volumen eines Reinstoffs bei reduzierter Temperatur T7,=0,7.

C = Vexp — Vealc » (bei T, = 0,7). (2.45)

Wenn keine experimentellen Daten vorhanden sind, kann der Parameter ¢ mithilfe des

modifizierten Rackett-Ansatzes [21] aus kritischen Daten berechnet werden:

RT,,

Ci=6i. p
Ci

(- z¢,). (2.46)

Die Variablen 6 und x wurden von Ahlers in seiner Dissertation wahrend der Entwicklung des
VTPR-Modells ermittelt, die bei der Korrelation mit dieser Gleichung von mehr als 40 Gemischen
aus verschiedenen Stoffklassen angepasst wurden [22]. Der Parameter 6 hat einen sehr
schwachen Einfluss auf den Korrelationsverlauf und kann als Mittelwert § = 0,252 fur alle
durchgefiihrten Korrelationen angenommen werden. Der Parameter y hat eine lineare
Abhangigkeit vom kritischen Kompressibilitdtsfaktor z., dieser kann mit den Gleichung (2.47)

beschrieben werden:

¥ = 2,5448z, — 0,4024 . (2.47)
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Zusammenfassend nimmt die Gleichung (2.46) flr die Berechnung des Volumentranslations-

parameters c folgende Form an:

RT,
¢ = 0252~

Ci

L. (1,5448z., — 0,4024). (2.48)

Diese Korrelation zeigt perfekte Ergebnisse fiir Stoffe verschiedener Klassen bei 7,, = 0,3 - 0,8.
In der Nahe vom kritischen Punkt (bei T, > 0,8) andert sich die Ableitung dv/dT sehr stark,
sodass eine lineare Abhangigkeit in diesem Fall nicht mehr ausreichend ist. Es zeigt die Schwache
von allen kubischen Zustandsgleichungen bei der Beschreibung des PvT-Verhaltens in der Ndhe
des kritischen Punktes auf. Einige Moglichkeiten zur Losung des Problems sind in der
Literatur [23]-[26] beschrieben. Eine alternative Losung wurde von Ahlers und Gmehling
wahrend der Entwicklung des VTPR-Modells vorgeschlagen — das sogenannte T-VTPR-Modell,
mit einem temperaturabhdngigen Volumentranslationsparameter [27]. Das Modell bietet eine

weitaus bessere Beschreibung des PvT-Verhaltens in der Ndahe des kritischen Punktes.

Durch Anwendung der additiven Mischungsregel ergibt die folgende Gleichung fiir den c-

Parameter der Mischung:

c= Z ZiC; . (2.49)

i

2.3.2.2 Co-Volumenparameter b

Seit der Aufstellung der van der Waals-Gleichung wird angenommen, dass der Parameter b in
Zustandsgleichungen die abstofRenden Krafte zwischen Molekilen beriicksichtigt. Van der Waals
hat in seinen theoretischen Berechnungen postuliert, dass dieser Parameter vier mal grofer ist
als das reale Molekiilvolumen. Aus diesem Grund wird dieser als effektives Molekiilvolumen
oder Co-Volumenparameter bezeichnet [28]. Dieser Parameter wird traditionell weniger
beachtet und optimiert als der attraktive Parameter a. Chen et al. zeigen 2002 [29], dass der
Parameter b sensitiven Einfluss auf die Gleichgewichtbeschreibung hat, besonders fir
asymmetrische Systeme. Anstatt der linearen Mischungsregel wird die Verwendung der

guadratischen Mischungsregel in die Zustandsgleichungen vorgeschlagen:
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U

Der bindre Parameter b;; berechnet sich mithilfe der Kombinationsregel:

p3/* 4 p3/*
3/4 _ 71 j
bl.j =— (2.51)

Der Exponent 3/4 wurde aus der Berechnung des kombinatorischen Teils der modifizierten
UNIFAC-Methode [18] Gbernommen. Dieser Wert ist universell und zeigt gute Ergebnisse bei der
Beschreibung der Systeme verschiedener Stoffklassen, auch bei stark unterschiedlichen

Molekdlgrofen.

Die individuellen Parameter a; und b; der reinen Stoffe berechnen sich aus der kritischen
Temperatur und dem kritischen Druck des Reinstoffs. Die Gleichungen zur Berechnung dieser
VTPR-Parameter kénnen aus der Peng-Robinson-Zustandsgleichung erhalten werden [9], die

zunachst in kubische Form transformiert wird:

z2—(1-B)-z2+(A-3B*-2B)-z— (AB—B?—-B3) =0, (2.52)
dabei sind
aP
A= ek (2.53)
B = bp 2.54
- RT! ( . )
= P 2.55
Z= o (2.55)

Am kritischen Punkt sind die 1. und 2. Ableitung, d.h. (9P /dv)r, und (aZP/de)TC der kritischen
Isotherme der kubischen Gleichung (2.52) gleich Null. Daraus folgen die Ausdriicke fiir die

Berechnung der Parameter a und b Uber kritische Daten:

R2TZ
a = 0,45724 - 5 <, (2.56)

Cc

RT,
b =0,077796 -

e (2.57)
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Die Gleichung (2.57) kann direkt zur Berechnung des gesuchten individuellen Parameters b; fir

die Gleichung (2.51) verwendet werden.

2.3.2.3 Reinstoffparameter a;; und die a-Funktion

Der Parameter ag; flir einen Reinstoff berechnet sich aus den kritischen Daten nach Gleichung
(2.56) mit zusatzlich eingefligter a-Funktion. Die Funktion wurde 1991 von Holderbaum und
Gmehling bei Entwicklung des PSRK-Modells [4] in die Gruppenbeitragszustandsgleichung
eingesetzt. Diese dient der genaueren, temperaturabhadngigen Beschreibung des Dampfdruckes
der reinen Stoffe, der fiir die erfolgreiche Beschreibung des Phasengleichgewichts eines

Gemisches notwendig ist.

RZ_ 2
a;(T) = 0,45724 - 5 < a(D). (2.58)

Fur die Berechnung der a-Funktion im unterkritischen Bereich (T, < 1) wurde 1991 die
polynomische Erweiterung der Soave-a-Funktion verwendet (Mathias-Copeman-Ansatz) [30].

2 312

aM) =[1+c-(1-yT) + - (1-yT) +e-(1-yT) | . (2.59)

Fur den kritischen und Uberkritischen Bereich (T, = 1) wurde ein verkirzter Ansatz (die

Koeffizienten ¢, und c; gleich null) verwendet:

aT)=[1+c,-(1=JT,)] . (2.60)

Flr eine bessere Beschreibung der Systemdruckes im Bereich des kritischen und Ulberkritischen
Zustands wurde 2001 bei Entwicklung des VTPR-Modells von Ahlers und Gmehling [5] die von
Twu et al. [31] entwickelte a-Funktion fir T, = 1 implementiert. Der generalisierte Ansatz von

Twu et al. hat folgende Form:

a(T) =TV exp[L - (1 — TVM)]. (2.61)
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Die Parameter L, M und N werden an den Dampfdruck des Reinstoffs angepasst. Als Beispiel sind

in der Tabelle 2—1 angepasste Parameter fiir gesattigte Alkane dargestellt.

Im Fall fehlender Parameter fiir bestimmte Komponenten oder T, > 1 besteht die Moglichkeit
die generalisierte a-Funktion zu verwenden. In diesem Fall berechnet sich a(T) durch eine lineare
(i)

Funktion aus azentrischem Faktor und a'” Parameter:

a’(T) — a(O) + w - (a(l) — a(o)) . (262)

Die GroRen al® und a® lassen sich aus generalisierten Twu-Parametern fiir die Peng-Robinson-

Zustandsgleichung in Abhangigkeit von reduzierten Temperatur T, berechnen:

N (M g OO
a® =77 (Mgen=1). exp [Léoe)n - (1 —T. %" gen)] (2.63)
und
N (M), -1 NSO MG
a® =17 (Mgen=1) - exp [Lélgn . (1 —T.%" gen)] ) (2.64)
Verbindung L M N

Methan 0,94543 1,24525 0,42415

Ethan 0,21225 0,87240 1,70100

Propan 0,96066 0,99876 0,60946

n-Butan 0,17656 0,85213 2,27241

n-Pentan 0,75233 0,89751 0,93440

n-Hexan 0,96560 0,94250 0,81637

n-Heptan 0,93955 0,90956 0,90135

n-Octan 0,83398 0,87185 1,07983

n-Nonan 1,48936 1,14217 0,62732

n-Decan 0,65560 0,82530 1,46550

Die generalisierten Parameter Lge,, Mge, und Nge, wurden von Twu et al in 1991 nur fir Alkane

angepasst [33]. Diese wurden spater von Noll fir mehr als 60 reine Komponenten verschiedener
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Klassen (wie Alkane, Aromate, Ketone, Alkohole, Ethers und Gase) angepasst [32]. Diese werden
zur Berechnung von a-Funktion im unterkritischen Bereich (T, < 1) benutzt. Fir den
Uberkritischen Bereich wurden von Twu et al. 1995 die Parameter an Gasl6slichkeiten von
Methan und Wasserstoff in Kohlenwasserstoffen angepasst [34]. Die generalisierten Parameter

fiir die Gleichungen (2.63) und (2.64) sind in der Tabelle 2—2 dargestellt.

7.1 T.>1
Parameter
O (o7 O a;
L 0,104877 | 0,511334 | 0,401219 | 0,024955
0,918870 | 0,785345 | 4,963070 | 1,248089
N 2,321040 | 2,808870 | -0,200000 | -8,000000

Diese Parameter zeigen gute Ergebnisse und werden im aktuellen VTPR-Modell und im

Programmpaket DDBSP angewendet.

2.3.2.4 Der attraktive Mischungsparameter a und die g*-Mischungsregel

Fir die Berechnung des a-Mischungsparameters fiir die Gleichung (2.44) aus den a-Parametern

der individuellen Komponenten wird eine prazise Mischungsregel verwendet. Da der
a-Parameter ein sensitiver Parameter ist, hat er einen groRen Einfluss auf das Ergebnis der
Beschreibung des Phasengleichgewichtes. Im VTPR-Modell wird fir die Berechnung des

a-Mischungsparameters die von Chen et al. empfohlene g£-Mischungsregeln verwendet [29]:

E
a A Ires
I c— 4 .
b Z A

(2.65)

Die Gleichung (2.65) wurde bei der Modifikation der gE—MischungsregeI fir das PSRK-Modell

entwickelt:

a —Z G, 1 g§+z In2 2.66
bRT L. bRT " A \RT T LD, ) (2.66)
L L
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Die Gibbs’sche Exzessenthalpie gf fiir das PSRK-Modell berechnet sich additiv aus dem
kombinatorischen und dem Restanteil der UNIFAC-Methode und die PSRK-g£-Mischungsregel
enthdlt zwei Volumenparameter (den Co-Volumenparameter b; der Soave-Redlich-Kwong-
Zustandsgleichung und das relative van der Waals-Volumen r; der Gruppenbeitragsmethode
UNIFAC). Um die doppelte Berlicksichtigung des Volumenparameters zu vermeiden, wird der

kombinatorische Anteil der UNIFAC-Methode aus der Gleichung (2.66) rausgenommen.

Der Parameter A der Gleichung (2.65) ist abhangig von der gewahlten Zustandsgleichung und
dem Referenzdruck. Fir die auf Peng-Robinson basierten Zustandsgleichungen hangt der
Parameter A von der Packungsdichte 1/u ab und kann durch folgende Beziehung berechnet

werden:

1 u+(1-+2)
At i)

(2.67)
Mit der Annahme des idealen Falles (vE= 0) berechnet sich der u-Parameter aus der Beziehung:

(2.68)

Die Berechnung des u-Parameters wurde von Fischer und Gmehling fir die
SRK-Zustandsgleichung [35] vorgeschlagen und in der gleichen Form in das VTPR-Modell
integriert [36]. Fir die Peng-Robinson basierten Zustandsgleichungen betrdgt der Wert des

u-Parameters 1,22498. Als Folge ist der Wert des A-Parameters -0,53087.

Die Berechnung der anderen GroRen in Gleichung (2.65) wurde bereits erklart. Der letzte, noch
unbekannte Wert zur Berechnung des a-Parameters mit Gleichung (2.65), ist die Gibbs’sche

Exzessenthalpie gE,.. Diese wird aus folgender Beziehung berechnet:

gt =RT - Z x; - Inyles . (2.69)
7

Dabei wird bei der Berechnung der Aktivitdtskoeffizienten mithilfe der UNIFAC-Methode
(Abschnitt 2.2.1) nur der Restanteil berlicksichtigt.
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2.3.2.5 Normierung der Aktivitatskoeffizienten

Zur Gewahrleistung der thermodynamischen Konsistenz bei der Berechnung des Gleichgewichtes
muss folgende Bedingung erfiillt sein: flir eine Mischung, bei der die Konzentration einer
Komponente gegen 1 strebt, muss der Dampfdruck dieser Komponente gleich dem Systemdruck
sein. Fir diesen Zweck wird in Zustandsgleichungen fiir die Nicht-Elektrolytkomponenten eine

Normierung eingefiigt, so dass folgende Bedingung erfiillt wird:

limy; =1, i=1,.,Neomp - (2.70)
Xi—>1

Die Normierung der Gleichung (2.70) wird entsprechend als symmetrische Normierung
bezeichnet. Unter Verwendung von Gleichung (2.15) und entsprechender Ableitung der VTPR-
Gleichung bei der Betrachtung der entsprechenden Mischungsregeln ergeben sich die
Gleichungen fiir direkte Berechnung der Fugazitatskoeffizienten jeder Komponente in der

Mischung:

a) fur die flussige Phase:

2 x;b;; Pt +c¢) P.. P(c—b)
L (221779 ) (22— =7 g ) _Ci_ LN 7
In @; < 5 1) < RT 1 RT In{z" + RT

1 (ai 1 gfes> vi+c+b-(1+2) (2.71)
2V2-RT\b; A RT vhE+c+b-(1-v2)' '
b) fiur die Dampfphase:
2 y:b;i P +¢) P.. P(c—b)
v (22770 == 7 _ _ % v\ 7
In @] < 5 1) < BT 1 BT In(z" + RT
1 .1 gE Wtc+b (1++2
——<&+—-g“>- ntetb( ). (2.72)
2V2-RT\b; A RT ) “wV4c+b-(1-+2)
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3 Beschreibung des Phasengleichgewichts in elektrolythaltigen Systemen

Salze und Elektrolytlosungen treten bei zahlreichen Prozessen in der chemischen Industrie,
Metallurgie, Erdolgewinnung und Trennprozessen (wie Salzdestillation, Kristallisation, Extraktive
Kristallisation und Extraktion) auf. Diese sind auch in der Natur und natirlichen Prozessen
anzutreffen. Dissoziierte Salze haben einen starken Einfluss auf das thermodynamische
Phasengleichgewicht und auf die Aktivitatskoeffizienten der organischen und anorganischen
Komponenten. Besonders stark wird durch Elektrolyte die Loslichkeit der Gase im Wasser und
anderen Losungsmitteln beeinflusst. Bei multikomponentigen Systemen fiihrt die Salzzugabe
nicht nur zur Anderung der Zusammensetzung der Gasphase, sondern auch zur Anderung der
Zusammensetzung der nicht-wadssrigen Phase, die sich mit dem Wasser im Gleichgewicht

befindet.

In der Natur zum Beispiel sind Chloride oft vorkommende Salze, die auch im Schichtwasser von
Erdolfeldern zu finden sind und bei Erdélgewinnung bericksichtigt werden miissen. Meistens ist
es Natriumchlorid, das zweit haufigst vorkommende Salz ist Kaliumchlorid [37]. So kann im
Wasser gelostes Natriumchlorid die Methanloslichkeit um einen Faktor groBer drei senken.
Kaliumchlorid hat einen noch stirkeren Einfluss auf die Methanlslichkeit. Diese Anderung der
Gasloslichkeit bzw. Phasenzusammensetzung wird in den meisten Fallen durch den Effekt des
Aussalzens (von engl. ,salting out”) [38] und selten durch den Effekt des Einsalzens
(von engl. ,salting in“) erklart. Der Aussalzeffekt entsteht durch die Solvatisierung und Bildung
einer Hydrathille um die lonen des im Wasser dissoziierten Salzes. Dabei erhoht sich die
lonenstarke des Losungsmittels, dies fihrt zur Verringerung der Loslichkeit ionischer und
kovalenter Verbindungen. Das heift, dass die Salzzugabe in der Losung zur Verdrangung einiger
Komponenten aus der flissigen Phase fihrt. Der Einsalzeffekt fuhrt genau umgekehrt zur
Erhohung der Loslichkeit in der wasserigen Phase. Der Einsalzeffekt wird selten angetroffen.

In der vorliegenden Arbeit wurden nur die Falle mit dem Aussalzeffekt vorgefunden.

Die Abhangigkeit der Gasloslichkeit von der Salzkonzentration wird mithilfe der Setschenow-

Gleichung beschrieben [39]:

S*
lg?= —k-c, (3.1)
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dabei sind S* — Gasl6slichkeit in reinem Wasser; S — Gasloslichkeit in der Elektrolytlosung;
k — Aussalzkoeffizient (Setschenow-Koeffizient); ¢ — Salzkonzentration. Der Aussalzkoeffizient ist

vom Verhalten des Gases und des Elektrolyts, dem Druck und der Temperatur abhangig.

Gleichung (3.1) lasst den Einfluss einer Salzzugabe auf die Gasloslichkeit bei bestimmtem Druck
und Temperatur leicht bewerten. Theoretisch muss der Aussalzkoeffizient von der Salz-
konzentration nicht abhangig sein. In der Realitat ist das Anwendungsgebiet der Gleichung (3.1)
begrenzt. Sie wird nur bei gemaRigten Salzkonzentrationen und fir ein dem Henry-Gesetz
entsprechenden Gasverhalten angewendet. Dementsprechend zeigt der Aussalzkoeffizient bei
einer Salzmolalitit von groBer als (0,5 — 1,00 mol/kg eine Abhangigkeit von der Salz-
konzentration [37]. Eine weitere Schwierigkeit liegt darin, dass viele Autoren unterschiedliche
Konzentrationsmalle der Salze bzw. der geldsten Gasen nutzen, sowie die Gaskonzentrationen
sich auf die gesamte bzw. salzfreie Flissigphase beziehen kénnen. Dies macht die Umrechnung

des Malies des Aussalzkoeffizienten notwendig, was nicht immer moglich ist.

Bei der Projektierung und Auslegung industrieller Anlagen muss der Einfluss des Aussalzeffektes
zuverlassig berlicksichtigt werden, um die Auslegung technisch-wirtschaftlich optimieren zu
kéonnen. AuBRerdem ist es winschenswert die Phasengleichgewichte bei unterschiedlichen
Systembedingungen und in breiten Konzentrationsbereichen mithilfe der gleichen Modell-
parameter berechnen zu kénnen. Zu diesem Zweck werden konsistente Modelle fiir die
Beschreibung des thermodynamischen Gleichgewichtes in elektrolythaltigen Systemen benétigt.
Da relativ wenig experimentelle Daten fiir diese Systeme vorhanden sind, ist ein voraussagender
Charakter des Modells erwiinscht. Zu diesem Zweck ist die Verwendung des LIFAC-Modells [40]
zur Beriicksichtigung des Elektrolyteinflusses attraktiv. Durch Kombination des LIFAC-Modells
mit Gruppenbeitragszustandsgleichungen wird eine korrekte Beschreibung der Wechselwirkung
zwischen Nichtelektrolyten (wie zum Beispiel organischen und anorganischen Losungsmittel-
komponenten bzw. Gaskomponenten) ermoglicht. Die Kombination des LIFAC- und PSRK-
Modells wurde von Li et al. 2001 [41] zur Beschreibung der Gasloslichkeit in Elektrolytlosungen
vorgeschlagen. Im Jahr 2006 wurde eine Kombination des LIFAC- und VTPR-Modells von Collinet
und Gmehling vorgeschlagen [42]. Im Rahmen dieser Arbeit werden die Konsistenz und das
Potenzial der Kombination des LIFAC- und VTPR-Modells untersucht. Ein besonderer Akzent wird
auf die Uberpriifung der Beschreibung der Gasloslichkeiten in elektrolythaltigen Systemen mit

entsprechender Erweiterung der Parametermatrix gelegt.
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3.1 LIFAC-Modell

Das LIFAC-Modell wurde 1994 von Yan et al. [40] entwickelt. Es ist in der Lage das
Phasengleichgewicht und die Aktivitdtskoeffizienten der Komponenten in elektrolythaltigen
Systemen mit hoher Qualitdt zu berechnen. Das Modell basiert auf der UNIFAC-Methode. Die
Berechnung der Gibbs’schen Exzessenthalpie bzw. der Aktivitatskoeffizienten folgt Gber drei
separat berechnete Terme (LR — ,long-range”, MR — ,middle-range” und SR — ,short-range”).
Dabei ist jeder einzelne Term fiir die unterschiedlichen spezifischen Wechselwirkungen im
elektrolythaltigen System verantwortlich. In den folgenden Abschnitten wird jeder Term und die

Berechnung des gesamten Aktivitdtskoeffizienten erldutert.

3.1.1 Der ,long-range“-Term

Der ,long-range” (LR)-Term stellt die Coulombschen elektrostatischen Wechselwirkungskrafte
dar und beschreibt direkte ,Ladung-Ladung“-Wechselwirkungen. Da diese Kradfte schon bei
relativ groRem Abstand zwischen Molekilen wirken, wird der Term als ,long-range” bezeichnet.
Der entsprechende Beitrag der Aktivitatskoeffizienten ist mithilfe der modifizierten Debye-
Hickel Theorie moglich. Die Herleitung der Gleichung (3.2) ist in der Arbeit Yan et al. [40]

dargestellt. Fir die Losungsmittelkomponenten sieht der Beitrag folgendermaRen aus:

24-M,-d
b3 - d

LR —

1 1\ "1
Iny ]-[1+b-l§—<1+b'15> —In(1+b-1'?)). (3.2)

Fir die lonen nimmt die Gleichung folgende Form an:

—z2 A -JV/2
LR __ on
InVion ™ =3 577 (3.3)

Dabei sind:
M, — das Molekulargewicht des Losungsmittels s; / — die lonenstarke; ds — die molare Dichte des
Losungsmittels s, die sich mithilfe von DIPPR Tabellen [43] berechnen lassen; d — die molare

Dichte des Losungsmittelgemisches; A und b — Debye-Hiickel Parameter.
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Die lonenstarke / ist durch folgende Gleichung definiert und wird in der Einheit der Molalitat

[mol/kg] angegeben:

1 2
I = E ) z Zion " Mion » (3.4)

ion
mit der lonenladung z;,,, und der lonenkonzentration bzw. Salzkonzentration m;,,,.
Die Debye-Hlickel Parameter berechnen sich folgendermalien:

_ 1,327757 x 10° - d'/2
- (DT)3/2 ’

(3.5)

_6,35969 - d'/?

DTy (3.6)

Die Gleichungen (3.5) und (3.6) basieren auf dem geringsten Abstand zwischen den lonen
von 4 A. Die Dichte der Lésungsmittelmischung wird mithilfe einer empirischen Gleichung (3.7)

beschrieben:

d=2vs-ds, (3.7)
S

wobei v, der salzfreie Volumenanteil des Losungsmittels s in flissiger Phase ist.

Der Wert wird folgendermalRen bestimmt:

xVs
= !
2ixiV;

v (3.8)

Wobei xg der Molanteil des Losungsmittels i auf salzfreier Basis der flissigen Phase und V; das

molare Volumen des Losungsmittels i ist.

Die Dielektrizitatskonstante D des Losungsmittels des Gemischs berechnet sich aus dem Wert

der Dielektrizitatskonstanten fir das reine Losungsmittel D;. Die Werte wurden von
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Maryott et al. [44] tabelliert. Die Dielektrizitdtskonstante binarer Systeme kann mit der

empirischen Oster-Mischungsregel [45] abgeschatzt werden:

(Ds; —1)(2D5; + 1)
2Dy,

D =D, + ( — (Dg; — 1)) ‘v, . (3.9)

Die Dielektrizitatskonstante D fiir multikomponentige Systeme wird iber den folgenden linearen

Ansatz bestimmt:

D= z v+ D;. (3.10)

sol

3.1.2 Der ,middle-range“-Term

Der ,middle-range” (MR)-Term beschreibt den Beitrag der Gibbs’schen Exzessenthalpie der
indirekten Ladungswechselwirkungen. Zu solchen gehéren zum Beispiel die Wechselwirkungen
»Ladung-Dipol“ und ,Ladung-induzierter Dipol“. Fiir eine Salzlésung, die aus der bestimmten
Masse des Losungsmittels my, den Losungsmittelgruppen k (k=1, 2, .., s) und n; Mol der
lonenij(i=1, 2, .., ion) besteht, berechnet sich der ,middle-range“-Term mit der von Yan et al.

beschriebenen Gleichung [40]:

Gir -1
ﬁ = (mkg) Z Z Bkinknl' . (311)
l

Die Abhangigkeit der B-Koeffizienten von der lonenstidrke kann mithilfe anpassbarer Parameter
fir alle Wechselwirkungen - ,Loésungsmittelgruppe-lon” und ,lon-Kation“ - durch die folgende

empirische Gleichung dargestellt werden [40]:
Bi;=b;;+ ci’jexp(—alll/z +a,l). (3.12)

Die Koeffizienten a; und a, sind konstante stoffspezifische Parameter. Diese werden an
experimentelle Daten angepasst, dabei nimmt die Gleichung (3.12) zwei unterschiedliche

Formen fr die , Anion-Kation“- (B, ,) und ,lon-Lésungsmittelgruppe” ( B, ;, )-Wechselwirkungen

k,ion

an:
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By =b.g+coqexp(—1°°+0,131), (3.13)

By ion = brion + Crion - €xp(—1,21%° +0,131), (3.14)
wobei:
b, und c.,— die MR-Wechselwirkungsparameter zwischen lonen;
biion und ciion — die MR-Wechselwirkungsparameter zwischen Losungsmittelgruppen und lonen

sind. Folgende Bedingungen sind dabei zu beachten:

bij = bji , Cij = Cji» (3.15)
bii = b]] =Ciyi = Cj] =0. (316)

Wegen der abstoRenden Krafte ist die Wahrscheinlichkeit, dass zwei oder mehrere Teilchen mit
der gleichen Ladung sich nebeneinander befinden, sehr niedrig. Aus diesem Grund kann
Gleichung (3.11) vereinfacht werden. In der vereinfachten Gleichung werden nur die
Wechselwirkungen , Anion-Kation” und ,Lo6sungsmittelgruppe-lon” beriicksichtigt. Die Wechsel-
wirkungen zwischen gleichen Anionen bzw. Kationen und Lésungsmittelgruppen werden nicht
beriicksichtigt. Unter der Annahme dieser Vereinfachung nimmt Gleichung (3.11) folgende Form

an:

PN NI NRCENTHES 3 WSO N

on

Bei der Differenzierung von Gleichung (3.17) unter Beriicksichtigung der Molmenge des
Losungsmittels und der lonen entstehen fir den Aktivitdtskoeffizienten in der Losung zwei

Gleichungen:

a) fiur Losungsmittelgruppen:

In VIIcVIR = Z[Bk,ion(]) ' mion]

@
Mk Zkz(v x) ZZ[Bklon(I)+I Bklon(l)] xk Mion

ion

- M ) Z[Bc,a(l) +1-Blu(D] memy (3.18)
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b) fir die lonenj:

72
InpR = (M)~ ZBj,k(z) )+ ﬁzz%on(’) X}, Mion
m
B, ()
£ BalD)-mg + ZZZB o) ey~ (3.19)
a

dabei sind:

x;, — der salzfreie Molenbruch der Losungsmittelgruppe k, welchen folgenermalRen definiert ist:

@
X, = 2:‘7 (3.20)
Yi ZkU
M, — das Molgewicht der Lésungsmittelgruppe k; M,,, — das Molgewicht des gesamten salzfreien
Losungsmittelgemisches. Der Wert M,, kann mithilfe des Molgewichts der Ldsungsmittel-
komponenten und deren salzfreien Molenbriichen bzw. aus dem Molgewicht einer einzigen

Losungsmittelgruppe und deren salzfreien Molenbriichen berechnet werden:

Mm = Z[x;ol ' Msol] . (3.21)

sol

B’ definiert sich mit folgender Differenzialfunktion:

0B, ;(I)

Bi,,j(l) = ol

(3.22)
Der ,middle-range”“-Term fir die Aktivitatskoeffizienten der Losungsmittelkomponenten kann
durch die lber Gleichung (3.18) berechneten Gruppenaktivitatskoeffizienten mit folgender

Beziehung bestimmt werden:

In yMR = ZUI((SOD -In yMR . (3.23)
K

Hierbei sind U,ESOD die Anzahl der Gruppen k der Lésungsmittelkomponente sol und In y}® der

berechnete ,middle-range“-Anteil des Aktivitatskoeffizienten der Lésungsmittelgruppe k.
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3.1.3 Der ,short-range”“-Term

Zur genauen Beschreibung der Elektrolytsysteme mit einem oder mehreren Losungsmitteln sind
die Wechselwirkungen zwischen den Losungsmittelmolekiilen zu beriicksichtigen. Auf diese
Wechselwirkungen haben die in dem Losungsmittel gelosten lonen auch einen Einfluss.
Zu diesem Zweck dient im LIFAC-Modell der ,,short-range” (SR)-Term, der solche Nachbarschafts-
effekte bei Losungsmitteln beschreibt. Im Original-LIFAC-Modell wird dieser Term mithilfe des
klassischen UNIFAC-Modells berechnet. Fiir eine Salzlésung kénnen die Gleichungen (2.30),

(2.31) und (2.36), (2.37) fur die LIFAC-Modell folgendermafien geschrieben werden:

Inys; 5% = Inygp O™ + Inygy, 75 . (3.24)

Flir den kombinatorischen Anteil gilt:

V. V.

N7 ™ = 1 — Vg, +1n Vo — 5¢e0; - |1 = 2%+ In S"l] . (3.25)

Fsol Fsol

Fir den Restanteil:
ngroups
Iny,o = Z v - (Inf — ), (3.26)
k
ngroups ngroups oW
k k

Inl, = Q- [1 - ln( z @ksvks) - Z < e ) . (3.27)

k K Zn ntnk

Im LIFAC-Modell werden in diesen Gleichungen aufler den Losungsmittelkomponenten auch die
lonen betrachtet. Dementsprechend werden fir lonen auch die Aktivitatskoeffizienten
berechnet. Das ermoglicht die Berlicksichtigung des Einflusses der Solvatisierungs- und
Dissoziierungseffekte auf die Aktivitatskoeffizienten der Ldsungsmittelkomponenten.
Die Gesamtzahl s der berechneten Aktivitatskoeffizienten addiert sich aus der Anzahl der

Losungsmittelkomponenten und der Anzahl der lonen.

Die Werte V; und F, in Gleichung (3.25) berechnen sich auf gleiche Weise wie im UNIFAC-

Modell aus den Gleichungen (2.32) — (2.35) liber die van der Waals-Volumen- und Oberflachen-



Beschreibung des Phasengleichgewichts in elektrolythaltigen Systemen | 34

parameter (R und Q) der Strukturgruppen bzw. lonen. Die R- und Q-Parameter fir die lonen

konnen aus lonenradien mithilfe der Bondi-Methode bestimmt werden.

Fir die Berechnung der Aktivitatskoeffizienten der lonen in Gleichung (3.27) sind auch die
Gruppenwechselwirkungsparameter ¥ zwischen lonen und der Losungsmittelgruppe
erforderlich. Die angepassten Wechselwirkungsparameter, Volumen- und Oberflachenparameter

fir lonen sind zum Beispiel im Programmpaket DDBSP vorhanden.

3.1.4 Normierung der Aktivitatskoeffizienten fiir elektrolythaltige Systeme

Wie in Fallen der elektrolytfreien Systeme ist fir die elektrolythaltigen Systeme ebenfalls eine
Normierung erforderlich. Die Normierung von Aktivitatskoeffizienten der Salze unterscheidet
sich von nichtionischen Komponenten. In Fall der Elektrolytldsungen ist die symmetrische
Normierung (2.70) nicht mehr sinnvoll, da beim Losen des Salzes eine Anderung des
Aggregatzustandes stattfindet. Aus diesem Grund wird als Bezug fiir die festen Salze die
unterkiihlte Schmelze ausgewadhlt. In diesem Zustand besteht das Salz im Prinzip aus reinen
lonen, somit ist die Normierung aus der Gleichung (2.70) im physikalischen Sinn Uberholt.
Aus diesem Grund wird zum Ausdruck des Referenzzustandes fiir die Normierung der

Salzkomponenten die unendliche Verdiinnung gewahit.

lim yion =1, ion=1,...,Njy, - (3.28)

Xjon—0

Gleichung (3.28) stellt die sogenannte unsymmetrische Normierung dar. Dabei berechnet sich
der Aktivitatskoeffizient der lonen aus der Differenz zwischen berechneten Aktivitats-
koeffizienten nach Gleichungen (3.25), (3.26) und den Aktivitdtskoeffizienten beim
Bezugszustand. Als Bezugszustand werden Aktivitatskoeffizienten bei unendlicher Verdinnung

angenommen. Unter dieser Annahme nimmt Gleichung (3.24) fiir die lonen folgende Form an:

In yionSR = {ll‘l Yioncomb —In Yion oo,comb} + {ln yionres —In Yion w,res} . (3-29)

Die Gleichungen fiir die Berechnung der Aktivitatskoeffizienten bei unendlicher Verdiinnung

oo,comb

Inyon und Iny;,, "% leiten sich aus Gleichungen (3.25), (3.26) bei Verwendung der

lonenmolenbriiche von null her:
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_oocomb — 1 _ lion Tion _Z, ., .|q _ Tondres Tion'dref
In Vion 1 Tref +1n Tref 2 ion [1 Tref'dion +1n Tref'Qion] ’ (330)
In yionoo,res = dion" (1 - llus,ion + lzUion,s) . (3.31)

Die Referenzwerte der van der Waals-Volumen und -Oberflachen in Gleichung (3.30) beziehen
sich auf die unendlich verdinnte Lésung. Das heiRt, dass sie additiv aus den Volumina bzw.
Oberflachen der Losungsmittelkomponenten und deren salzfreien Molenbriichen berechnet

werden kdénnen:

Tref = Z x;ol "Tsol s (3.32)
sol

ref = Z Xso1 " Gsol - (3.33)
sol

3.1.5 Berechnung von Aktivititskoeffizienten

Aus den einzeln berechneten ,long-range”, ,middle-range” und ,short-range” Termen wird
additiv der Gesamtaktivitidtskoeffizient berechnet. Dabei gilt flir den Aktivitatskoeffizient der
Losungsmittel:

Inyso, = InyER + Iny MR + Iny3K . (3.34)

Fir die lonen ist die Gesamtgleichung unterschiedlich. Da der ,short-range”-Term fiir die lonen
bezogen auf den Molenbruch berechnet wird, muss dieser noch in die Molalitdt umgerechnet

werden. Deshalb ergibt sich in Gleichung (3.33) fiir lonen noch ein zusatzlicher Term:

M;o
In¥ion = Ny + Iny MR 4 Inyk — In - = . (3.35)
ton ton ton ton Zsol xsolMsol + Msol ' Zion Mion

SchlieBlich wird der mittlere Aktivitatskoeffizient flir ein Salz mit folgender Gleichung berechnet:

Ucation % VUanion
Inysqr = v *In Ycation T

“‘InYnion - (3.36)
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3.2 VTPR-LIFAC-Modell

Eine besondere Rolle in der Chemietechnik spielen Systeme mit tberkritischen Komponenten.
Zum Beispiel werden die experimentellen Gasloslichkeitsdaten in zahlreichen industriellen
Prozessen, wie der Gewinnung von Erddl und Erdgas, Erddlraffinerien, Kohlevergasungs- und in
verschiedenen Absorptionsprozessen bendétigt. AuRerdem fiihren Salze und manche Gase, die
sich sehr oft in verschiedenen Prozessstromen befinden, zu einer unerwiinschten Korrosion der
Metallkonstruktionen. In diesem Fall sind zwei Arten der Korrosion besonders wichtig: die
elektrochemische und Gaskorrosion. Um diese zu vermeiden wird die Berechnung der Trennung
dieser Komponenten aus Prozessstromen bendtigt. Besonders in letzten Jahren hat das Thema
des Umweltschutzes einen sehr hohen Stellenwert, wobei die Kenntnis um das
thermodynamische Gleichgewicht der Gasl6slichkeit in elektrolythaltigen Systemen sehr wichtig
ist. Relativ neue Ideen im Thema des Umweltschutzes drehen sich um die Gashydrate. Diese sind
als eine alternative Energiequelle oder als eine Mdoglichkeit der Endlagerung von Treibhausgasen

in Form der Gashydrate auf dem Meeresgrund verwendbar.

Planung, Entwicklung und Optimierung der Anlagen und Technologien in oben genannten
Anwendungsgebieten brauchen zuverldssige Daten Uber das thermodynamische Gleichgewicht
in solchen Systemen. Daflir ist der experimentelle Weg notwendig, der mithilfe von
Modellierung vermindert werden kann. Aus diesem Grund werden die Berechnungsmodelle, die
mit gleicher Qualitdt das ,Dampf-Flissig”-, , Gas-Fllssig“- und ,Gas-Salzlésung”“-Gleichgewicht
beschreiben und vorhersagen kénnen, bendétigt. Durch die Anwendung der Berechnungsmodelle
und Minimierung der experimentellen Untersuchungen lasst sich der zeitliche und finanzielle
Aufwand verringern. Viele der modernen Modelle beschreiben die Gasloslichkeit groRtenteils
nur mangelhaft. Um diese Situation zu verbessern, werden in dieser Arbeit solche Systeme
(,Gas-Losungsmittel”) sorgfiltig betrachtet. Wie im Kapitel 2.3 beschrieben, zeigen die
Gruppenbeitragszustandsgleichungen PSRK und besonders VTPR zuverlassige Ergebnisse bei der
Beschreibung der Systeme mit Uberkritischen Komponenten. Die prazise Beschreibung der

Ill

»Gas-Losungsmittel“-Systeme ist besonders wichtig, da die Gasloslichkeit grundsatzlich niedrig
ist und der Molenbruch des geldosten Gases in der flissigen Phase sehr geringe Werte annimmt.
Bei der Salzzugabe zu der flissigen Phase ist die Aufgabe zur Berechnung des
thermodynamischen Gleichgewichts noch komplizierter. Eine zuverldssige Beschreibung von

Salzsystemen kann mithilfe von LIFAC-Modell erreicht werden (Kapitel 3.1).
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Zur qualitativen Beschreibung oben genannter Systemen ist die Kombination von
Gruppenbeitragszustandsgleichungen und speziellen Elektrolytmodellen vielversprechend.
Der einfachste Weg hierfiir liegt in der Integration des LIFAC-Modells in die gZ-Mischungsregel
der Gruppenbeitragszustandsgleichungen. Dieser Weg wurde 2001 von Li et al. realisiert [41],
dabei wurde die Gruppenbeitragszustandsgleichung PSRK und Gruppenbeitragsmethode zur
Beschreibung der Elektrolytsystemen LIFAC vereinigt (die Kombination aus diesen Modellen wird
als ,,PSRK-LIFAC” bezeichnet). Erfolgreiche Ergebnisse wurden an Beispielen der Gasl6slichkeit
von Methan, Kohlenstoffdioxid und Stickstoff einiger wassrigen Salzlosungen dargestellt.
Die Weiterentwicklung des PSRK-LIFAC-Modells mit neu angepassten Wechselwirkungs-
parametern [46] zeigt gute Ergebnisse fiir die gleichen Gase und eine grofle Anzahl von
Elektrolyten. Analog lasst sich das LIFAC-Modell mit dem VTPR-Modell kombinieren.
Diese Kombination (VTPR-LIFAC-Modell) ist besonders attraktiv, da das VTPR-Modell zuverlassige
Ergebnisse bei der Beschreibung von Systemen mit Uberkritischen Komponenten zeigt.
Das VTPR-LIFAC-Modell wurde 2006 von Collinet und Gmehling beschrieben [42] und anhand
von zwei Gasen (Kohlenstoffdioxid und Methan) und sieben verschiedenen lonen mit
angepassten Parametern Uberprift. Die Vereinigung von beiden Modellen wird im folgenden
Abschnitt erklart. Um diese Kombination erfolgreich in der Praxis anwenden zu kdénnen, fehlen
bendtigte Modellparameter fiir die beteiligten Gruppen. Fehlende Parameter wurden in dieser

Arbeit an experimentellen Daten angepasst.

3.2.1 Kombination des VTPR- und LIFAC-Modells

Bei der Berechnung und Modellierung elektrolythaltiger Systeme wird angenommen, dass keine
lonen in der Dampfphase vorhanden sind. Dabei wird die Dampfphase mithilfe des Original-

VTPR-Modells ohne Bericksichtigung von lonen, wie im Kapitel 2.3.2 beschrieben berechnet.

Fir die Berechnung der fliissigen Phase sollten die lonen als neue Komponenten bzw.
Strukturgruppen in das neue Modell eingetragen werden. In diesem Fall sind die kritischen Daten
erforderlich, diese sind aber fiir lonen nicht vorhanden. Die Verwendung salzfreier Molenbriiche
und Aktivitatskoeffizienten ermdoglicht die Berechnung der flissigen Phase ohne das Einfligen
der lon-Gruppen in den VTPR-Teil des vereinigten Modells. Dabei wird die Gleichung (2.43) fir

den Restanteil der Gibbs’schen Exzessenthalpie der fliissigen Phase umgeformt:
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Jres = RT - z x{ - Iny[®’, (3.37)
i

wobei:
x; — der salzfreie Molenbruch der Komponente i und y/®’' — der Restanteil des salzfreien

Aktivitatskoeffizienten der Komponente jist.

Die Mischungsregel fiir den a-Parameter (Gleichung (2.65)) wird entsprechend folgendermaRen

modifiziert:

res/’

a a; RT-Y;x{ Iny]
- Z Xirg ot
by —0,53087

(3.38)

Die Mischungsregel fir die Berechnung des b-Parameters (Gleichung(2.65)) nimmt folgende

Form an:

b= Y xi-xj-by. (3.39)
i J

Es ermoglicht die Berechnung ohne Anwendung der schwerzuganglichen kritischen Daten der
Salze. Dabei werden die Salze nur im LIFAC-Teil des Modells zur Berechnung der
Aktivitatskoeffizienten der gesamten (nicht salzfreien) Molenbriiche der fliissigen Phase

beriicksichtigt.

Da die salzfreien Aktivitatskoeffizienten fir Gleichung (3.38) nicht direkt zuganglich sind, werden
diese mithilfe des Isoaktivitatkriteriums berechnet. Entsprechend dem Isoaktivitatkriterium sind
die Aktivitaten einer Komponente bzw. die Multiplikation des Molenbruches einer Komponente

und deren Aktivitatskoeffizienten in jeder Phase gleich:
a; = a; = x;y; = XY - (3.40)
Unter der Annahme, dass in dieser Gleichung x; und y; salzfreie GroRen sind, entsteht mit

entsprechender Umstellung  folgender  Ausdruck zur Berechnung der salzfreien

Aktivitatskoeffizienten:



Beschreibung des Phasengleichgewichts in elektrolythaltigen Systemen | 39

p_ X
)’i:_,'}’i:zxs')/i- (3.41)
X
S
Dabei bezeichnet Y. x, die Summe der gesamten Molenbriiche  aller
Nichtelektrolytkomponenten. Zum Beispiel fiir den haufigst auftretenden Fall — ein System

bestehend aus Stoff 1 (Losungsmittel oder Gas), Losungsmittel 2 und einem Salz 3, nimmt der

Ausdruck folgende Form:

p nq ny
Yi = < + ) Vi (3.42)
n,+n,+n; n;+n,+n;

an. Dabei wird y; mithilfe des LIFAC-Modells aus der Gleichung (3.34) berechnet unter der

Beriicksichtigung des restlichen Anteils des ,short-range“-Terms.

Damit kann die Berechnung der a- und b-Parameter und des Phasengleichgewichtes nur mit Hilfe
der kritischen Daten der  Nichtelektrolytkomponenten durchgefiihrt  werden.
Diese Berechnungsweise hat den Vorteil, dass diese die thermodynamische Konsistenz erfiillt.
Das heil’t, dass die Kombination des VTPR- und des LIFAC-Modells die zwei folgenden Grenzfille
thermodynamisch konsistent beschreiben kann:

a) das System bestehend aus Nichtelektrolytkomponenten (Losungsmitteln, Gasen, ...).
Die Konzentration aller Salze bzw. die lonenstirke im System ist gleich Null.
Entsprechend gibt es keinen Einfluss des Salzes auf das Gleichgewicht des Systems. Es
ergeben sich die gleichen Resultate wie beim VTPR-Modell;

b) das System bestehend nur aus einem Losungsmittel und einem Salz. Die Konzentration
aller anderen Komponenten ist gleich Null. Entsprechend findet keine Wechselwirkung
zwischen Nichtelektrolytkomponenten statt. Es ergeben sich die gleichen Resultate wie

beim LIFAC-Modell.

Im Fall a fuhrt die Berechnung zum normalen VTPR-Modell und der Berechnung des salzfreien
Systems. Die Berechnung vom Fall b flihrt zu den Ergebnissen des reinen LIFAC-Modells,
da es keine Wechselwirkungen zwischen den  Gruppen der verschiedenen
Losungsmittel-/ Gaskomponenten gibt. Diese zwei Falle wurden Uberprift und deren Ergebnisse

in den folgenden Abbildungen dargestellt.
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Abbildung 3—1 zeigt eine beinahe identische Beschreibung einer zweikomponentigen Salzlésung
mit dem VTPR- und VTPR-LIFAC-Modell. Unbedeutende Abweichungen entstehen wegen der
unterschiedlichen Beschreibung des Sattigungsdampfdruckes der reinen Komponenten in beiden
Modellen. Zu deren Beschreibung wird im VTPR-Modell die Twu-a-Funktion und im LIFAC-Modell

die Antoine-Gleichung angewendet.
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Die Beschreibung eines dreikomponentigen Systems mit x(Salz) - 0 (Fall b) ist in Abbildung 3-2
dargestellt. Wie erwartet, zeigt das VTPR-LIFAC-Modell identische Ergebnisse mit dem Original-
VTPR-Modell. Diese Eigenschaften des VTPR-LIFAC-Modells lassen es zu, die Original-Parameter
der LIFAC- und VTPR-Modelle ohne Uberarbeitung direkt anzuwenden. Diese Beispiele zeigen
auch die korrekte Beschreibung der Temperaturabhingigkeit der Gasl6slichkeit und die

Anderung des Dampfdruckes bei verschiedenen Salzkonzentrationen.

3.2.2 Parameteranpassungsprozedur

Im Folgenden wird die Prozedur der Parameteranpassung fiir das VTPR-LIFAC-Modell erklart.
Aus Abschnitt 3.2.1 kann entnommen werden, welche Wechselwirkungsparameter zur
Beschreibung eines dreikomponentigen elektrolythaltigen Systems mit den {berkritischen

Komponenten angepasst werden missen. Alle notwendigen Parameter sind in der Tabelle 3-1

zusammengefasst.
SR-Parameter MR-Parameter
Gas-Losungsmittelgruppe Losungsmittelgruppe-Kation
Gas-Kation Losungsmittelgruppe-Anion
Gas-Anion Anion-Kation
Gas-Kation
Gas-Anion

Da jeder Parametertyp verschiedene spezifische Wechselwirkungen beschreibt, ist die
Anpassung aller Parameter nur in einer bestimmten Reihenfolge moglich. Abbildung 3-3 zeigt
die notwendige Reihenfolge der Parameteranpassung fir das VTPR-LIFAC-Modell an

experimentelle Daten.

Der SR-Parameter ,Gas-Losungsmittelgruppe” ist ein reiner VTPR-Modell-Parameter und wird an
experimentelle salzfreie Gasloslichkeitsdaten (HPV, GLE) angepasst. Ohne diesen Parameter ist
die Weiterbeschreibung des Salzeinflusses auf die Gasloslichkeit unmoglich, daher wird dieser

vorrangig angepasst. Die Qualitdt dieses Parameters spielt eine wichtige Rolle, da ohne die
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Ill

korrekte Beschreibung der Wechselwirkung ,Gas-Losungsmittel” die Anpassung der Parameter

an salzhaltige Systeme zu schlechten Ergebnissen fiihrt.

SR-Parameter fir:
1. e Gas-Losungsmittelgruppe
(VTPR)

GLE, HPV-Daten

A

4

MR-Parameter fir:
Losungsmittelgruppe-Kation
2. ° Losungsmittelgruppe-Anion
Anion-Kation

(LIFAC)

ELE, EGLE-Daten
(EGLE nur simultan mit Schritt 3)

A

4

SR- und MR- Parameter fir:
3. e Gas-Kation
Gas-Anion

EGLE-Daten

A

Die MR-Parameter ,Losungsmittelgruppe-Kation”, ,Losungsmittelgruppe-Anion” und ,Anion-
Kation” gehoren zur reinen LIFAC-Parametermatrix, die bereits fir viele verschiedenen Gruppen-
bzw. lonen- Kombinationen angepasst wurden. Wenn diese Parameter nicht vorhanden sind,
werden diese mit dem beschriebenen Programm an experimentelle ,Dampf-Fliissig”-
Gleichgewichtsdaten fir elektrolythaltige Systeme (ELE) und Gasloslichkeiten in

elektrolythaltigen Systemen (EGLE) angepasst.

Die SR- und MR-Parameter fiir die ,,Gas-Kation“- und ,Gas-Anion“-Wechselwirkungen des VTPR-
LIFAC-Modells werden simultan an EGLE-Daten angepasst. Die Reihenfolge der
Parameteranpassung fir die , Gas-lon“~-Wechselwirkung wird dabei so geplant, dass zunachst die
Parameter fir oft vorkommende lonen, fiir die mehrere experimentelle Daten vorhanden sind,
angepasst werden. AnschlieBend werden die Parameter fiir selten vorkommenden lonen
angepasst. Diese Reihenfolge ermdglicht einen optimalen, gemeinsamen Parametersatz fir die
einzelnen Wechselwirkungen zu finden. Dabei nimmt die mittlere Abweichung fir alle
experimentellen Daten bei verschiedenen Systemen die niedrigsten Werte an. Auflerdem wird
diese Reihenfolge der Parameteranpassungsprozedur fir schwierige Falle (da der einzige

Parametersatz zu der groReren Anzahl der experimentellen Daten und unterschiedlichen



Beschreibung des Phasengleichgewichts in elektrolythaltigen Systemen | 43

Systemen passen muss) erleichtert werden, wenn die schwierigste Anpassung am Anfang

durchgefiihrt wurde.

Wie im Abschnitt 3.1.2 beschrieben, besteht jeder MR-Parameter aus zwei Parameter: b,,,,, und
Cnm- Die Temperaturabhangigkeit der SR-Gruppenwechselwirkungsparameter wird mithilfe der
Gleichung (2.41) erreicht. Von der Stirke des Temperatureinflusses auf das Gleichgewicht
abhangig, wird die Temperaturabhangigkeit durch ein bis drei bindren Parametern berechnet.
Die Anpassung fangt nur mit einem einzigen bindren Parameter a,,, an. Wenn es keine
guantitative Beschreibung der experimentellen Daten gibt, werden der zweite b,,,, und der

dritte c,,,, bindre Parameter fir die Anpassung optional angewendet.

Die Parameteranpassungsprozedur ist in schematischer Form in Abbildung 3—4 dargestellt.

Definition der
Strukturgruppen

A

Auswahl von
Komponenten

y
Suche von

experimentellen
Daten

experimentelle Daten
DDB

A

A

—» Datenvorbereitung

y
Suche und

Optimierung von
Parametern

Uberpriifung > Parmetermatrix
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Zunachst werden vorhandene experimentelle Daten in der Dortmunder Datenbank (DDB) nach
fehlenden Parametern zwischen Strukturgruppen der VTPR- und VTPR-LIFAC-Parametermatrix
durchgesucht. Danach werden die Komponenten mit diesen Gruppen ausgewahlt und die Suche
der experimentellen Daten der Systeme mit diesen Komponenten durchgefiihrt. Es folgt die
Prozedur, die eigentliche Parameteranpassung, die aus den folgenden drei Schritten besteht:
Datenvorbereitung, Suche und Optimierung der Parameter, Uberpriifung mit Auswertung.
Diese Schritte sind miteinander verbunden und wenn es notwendig ist, kdnnen diese wahrend
der Parameteranpassung mehrmals wiederholt werden. Damit wird der Versuch unternommen,
die Parameter optimal anzupassen. Diese drei Schritte werden in den nachsten Abschnitten

naher erlautert.

3.2.2.1 Datenvorbereitung

Nach der Suche der experimentellen Daten (HPV, GLE, EGLE) fiir die anzupassenden Gruppen,
werden diese zuerst durch Exportfunktion aus der DDB in einer normalen Textdatei (.txt)
gespeichert. Danach werden alle Datensdtze vom Vorbereitungsprogramm eingelesen und zur
weiteren Bearbeitung vorbereitet. Mithilfe des Vorbereitungsprogramms folgt ein weiterer
Schritt — die Uberpriifung der Konsistenz aller Daten. Die Daten werden numerisch und durch
graphische Darstellung auf Plausibilitit und Ubereinstimmung untereinander (iberpriift.
Schlechte Daten werden aus der Anpassungsdatenbasis ausgeschlossen. Diese kdnnen aus
unterschiedlichen Griinden entstehen, wie zum Beispiel Messfehler (besonders oft vorkommend
bei veralteten Daten), inkorrekte Einheitenumrechnung (6fter vorkommend bei Umrechnung der
Salzkonzentrationen), fehlerhafte Einheitenbezeichnung in der Datenbank oder inkorrekte

Auswertung von gemessenen Daten.

Einen besonderen Stellenwert bei der Datenvorbereitung nimmt die statistische Auswertung der
Gasloslichkeitsdaten (GLE) ein. Entsprechend dem Henry-Gesetz ist die Loslichkeit eines Gases in
einer Flissigkeit bei konstanter Temperatur direkt proportional zum Partialdruck des Gases lber

der Flissigkeit. Der Proportionalitatskoeffizient wird durch die Henry-Konstante ausgedriickt:

PGas = Hpc " Cgas - (3.43)
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Wobei pg;,s — der Partialdruck des Gases; c;,s — Konzentration des Gases in fliissiger Phase und
H,. — die Henry-Konstante ist. Die Konstante kann verschiedene Formen und Dimensionen

aufweisen [47]:

m3 - Pa
H,, = Do [ ] , (3.44)
CGas molggs
PGas kg ’ Pa]
H, , = , (3.45)
pb bgas molggs
H,, = Déas (Pa] (3.46)
XGas
H. . = Cgas
cc — CL [_] . (3-47)
Gas

Zu beachten ist, dass das Henry-Gesetz nur fiir stark verdiinnte Losungen und fir maRige
Partialdriicke (meistens bis zu ca. 5 bar) erfillt wird. Das bedeutet, dass zur Berechnung der
wahren Henry-Konstante idealerweise nur die Daten der verdiinnten Losungen beim niedrigen
Partialdruck verwendet werden sollten. Beispielweise gilt flir den Ausdruck der Henry-Konstante

Uber Gleichung (3.44):

Hy. = lim <@) (3.48)

XGas™ 0 xGas

Bei der Berechnung der Henry-Koeffizienten ist zu beachten, dass zwischen dem Gas und dem
Losungsmittel keine chemische Reaktion stattfindet. Ein gutes Beispiel dafiir ist die Loslichkeit
von Kohlenstoffdioxid im Wasser — das im Wasser geloste Kohlenstoffdioxid bildet Kohlenséaure,
die sich im Gleichgewicht mit den Dissoziationsprodukten Hydrogencarbonat und Carbonat

abhangig vom pH-Wert befindet.

In der Realitdat werden verschieden qualitative Daten, die unter unterschiedlichen nichtidealen
Bedingungen gemessen wurden, verwendet, so dass der komplette Verlauf fiir die Henry-
Konstante nicht eindeutig erkennbar ist. Ein Beispiel daflir zeigt ein Diagramm der Loslichkeit
von Kohlenstoffdioxid in Wasser. Die in DDB vorhandene GLE- und HPV-Daten fiir dieses System

sind in Abbildung 3-5 dargestellt.
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Fir die Anpassung der GLE-Parameter sollen nur die p/x-Daten angewendet werden, die bei
kleinen und maRigen Dricken und geringen geldosten Gasanteilen gemessenen wurden.
Dafiir wurden vorhandene GLE-Daten Uberprift und den genannten Kriterien entsprechende
Daten ausgewahlt. Dies erfolgte Gber eine in dieser Arbeit geschriebene Fortran-Auswahlroutine.
Zundchst wurde der gesamte Temperaturbereich in kleine Temperaturabschnitte Tg,,
unterteilt. Die Unterteilung erfolgte im niedrigen Temperaturbereich mit T, = (0,1 -0,5) K und
im hoheren Temperaturbereich mit T, = (5 — 10) K. Danach wurde in jedem dieser Abschnitte
der Bereich mit der hochsten Dichte der gemessenen Henry-Koeffizienten gesucht.
Dabei wurden Bereiche mit hoher Messdatendichte bei niedrigem Druck favorisiert. Aus der
Mittelung der Henry-Koeffizienten in diesen ausgewidllten Bereichen wurde der
Erwartungswert u berechnet. AnschlieBend wurden Henry-Daten in jedem Temperaturabschnitt

mit der Normalverteilungsfunktion beschrieben:

Mot (L (HZeGDY 3.49
T =S va= <P\ 72 ( o(H) ) ' 1249

mit

o(H) = JV(H) = \/y ((kH - y(H))z) . (3.50)
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Dabei ist u(ky) — der Erwartungswert, der oben beschrieben wurde, od(ky) - die
Standardabweichung und V (k) — die Varianz. Die Verteilungsfunktion nimmt ein Maximum im
gesuchten Temperaturbereich an. Da die beschriebene Auswahlroutine die Mess- oder
Berechnungsmethode nicht bericksichtigt, ist nicht gesagt, dass die gefundenen Werte der
Henry-Koeffizienten tatsdchlich dem Henry-Gesetz laut Gleichung (3.48) entsprechen.
Aus diesem Grund wurde der dritte, variierbare Einstellungsparameter in das Programm
eingefihrt, der die akzeptierbare Abweichung von der Verteilungsfunktion definiert. Wenn der
experimentelle Datenpunkt im Bereich der zugelassenen Abweichung liegt, wird dieser in die
Ausgangsdatei geschrieben. Als Ergebnis ergibt sich ein deutlich Gibersichtlicheres Gesamtbild fir

die Henry-Koeffizienten im gesamten Temperaturbereich (Abbildung 3-6).
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Die Kombination dieser ausgewahlten GLE-Daten und der vorhandenen HPV-Daten ermoglicht

eine zuverlassige Anpassung der GLE-Parameter.

Eine weitere Aufgabe des Vorbereitungsprogramms ist die Umrechnung der verschiedenen
Einheiten in Standardeinheiten mit denen das Parameteranpassungsprogramm arbeitet.
Zum Beispiel sind in der DDB Daten mit vielen, verschiedenen Einheiten zur Konzentrations-
darstellung vorhanden: 26 Einheiten fiir die Gaskonzentration und 7 Einheiten fir die
Salzkonzentration. Zudem werden noch 5 Einheiten der Temperatur- und 8 zur Druckdarstellung
verwendet. Die verschiedene Darstellungen des Drucks (Partialdruck oder Gesamtdruck) und der
Gaskonzentration (Gesamt- oder salzfreie Konzentration) in der flissigen Phase miissen dabei

beachtet werden.
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Nach Umwandlung aller Einheiten und der Uberarbeitung der experimentellen Daten schreibt
das Vorbereitungsprogramm eine Textdatei. Diese kann vom Hauptprogramm ,VTPR-LIFAC“

gelesen und fiir die Parameteranpassung genutzt werden.

3.2.2.2 Anpassung der Wechselwirkungsparameter

Fir die Suche und Optimierung der Parameter wird in das ,VTPR-LIFAC“-Programm eine
Anpassungssubroutine implementiert. Die Anpassung folgt durch Minimierung der

IH

Zielfunktion F. Im Fall der reinen ,Gas-Losungsmittel“-VTPR-Parameter ergibt sich die

Zielfunktion additiv aus den HPV- und GLE-Daten:

F = a)GLE - AGLE + (L)HPV ) AHPV . (3.51)

Der Gewichtungsfaktor w ermdglicht die Variation des Einflusses verschiedener Datentypen auf
die Zielfunktion, damit diese bei der Parameteroptimierung unterschiedlich beriicksichtigt
werden. Die Daten der Gasldslichkeit in elektrolythaltigen Systemen sind nur in den EGLE-
Datensets vorhanden und die Zielfunktion fir die , Gas-lon“-Parameter ist nur von diesen
abhéangig:

F = AEGLE . (3.52)

Das Delta driickt die mittlere relative Abweichung der kalkulierten und experimentellen Werte

fir alle vorhandenen Daten (n) aus, das heif3t:

fur isobare Datensatze gilt:

n

1 T,x,v); —(T,x,y);

A(GLE, HPV, EGLE) —— z ( Y)l,calc ( Y)l,exp ’ (3‘53)
n =1 (T, X, y)i,exp

fiir isotherme Datensatze gilt:
n

1 P,x,v); —(P,x,y);

A(GLE, HPV, EGLE) = —. z ( y)t,calc ( y)l,exp . (3‘54)
n (P' X, y)i,exp

i=1

Die Suche des Minimums der Zielfunktion erfolgt mit der Nelder-Mead-Methode [48].

Die Nelder-Mead-Methode nutzt keine Ableitung der Funktion. Dies ermdglicht das Minimum
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der nichtlinearen und der nicht-differenzierbaren Funktionen zu suchen. Mithilfe dieser
Methode ist es moglich mit einer hoheren Effektivitat bis zu sechs Parameter simultan
anzupassen. Meistens wird das Funktionsminimum innerhalb der ersten zehn lIterationszyklen
gefunden. Danach folgt die Verbesserung des Zielwertes bis das Konvergenzkriterium (F < €)
erfillt ist. Es besteht jedoch auch die Moglichkeit, dass statt dem tatsachlichen Minimum nur ein
lokales ermittelt wird. In diesem Fall ist die Aufgabe der Anpassung nicht gelost und die mittlere
relative Abweichung zwischen berechneten und experimentellen Daten kann hohe Werte
annehmen. Um eine lokale Losung zu vermeiden wird jede Anpassung mehrmals mit gednderten

Startwerten der Wechselwirkungsparameter und Schrittweiten gestartet.

Die Anpassung wird im Normalfall nur mit zwei bindren Wechselwirkungsparametern a,;,,, @ un
(siehe Gleichung (2.41)) fir den ,short-range“-Term gestartet. Je nach Situation kdnnen dann
noch die by, by~ Und Cpm, Cn-Wechselwirkungsparameter zur Anpassung herangezogen
werden. Wegen des starken Einflusses der Temperatur und des Druckes auf die Gasloslichkeit,
werden in der Regel fiir die GLE- und HPV-Daten mindestens vier bindre Parameter oder alle
sechs Parameter bendtigt. Die Wechselwirkung zwischen Gas-Gruppen und lonen bei EGLE-
Daten wird in der Regel mit vier und manchmal nur mit zwei bindren Parametern mit
geniligender Qualitdt beschrieben. Das Ziel hierbei ist mit einer moglichst geringen Anzahl von
Parametern die erwiinschte Qualitat der Beschreibung der experimentellen Daten zu erreichen.
Wenn zusatzliche Parameter keine deutliche Verbesserung der Beschreibung ergeben, wird der
vorherige Parametersatz als Endergebnis der Anpassung in die Parametermatrix eingefihrt.
Zunichst muss aber die Uberpriifung und Auswertung der Beschreibungsqualitit mit diesen

Parametern durchgefiihrt werden.

3.2.2.3 Uberpriifung und Auswertung der Wechselwirkungsparameter

Die Ergebnisse der Parameteroptimierung werden in einer Output-Textdatei gespeichert.
Die absoluten und relativen Abweichungen werden fiir jeden experimentellen Punkt
gespeichert. Die mittlere relative Abweichung wird fiir die gesamte Anzahl der Punkte
berechnet. Je nach Situation kann die mittlere relative Abweichung zusatzlich fiir konstanten
Druck, Temperatur und konstante Salzkonzentration, sowie fiir jedes einzelnes System mit
unterschiedlichen Komponenten berechnet werden. Das ermoglicht die Qualitat der
angepassten Parameter leicht zu bestimmen, ebenfalls werden stark abweichende

experimentelle Daten nachgewiesen. Diese erhdhen die mittlere relative Abweichung und
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konnen durch die Verschiebung der Zielfunktion zu ungenauen Parametern fihren. In diesem
Fall wird eine erneute Iteration beginnend mit einer Datensortierung durchgefiihrt. Aullerdem
werden die Ergebnisse der Berechnung mit experimentellen Daten in einer graphischen

Darstellung miteinander visuell verglichen.

3.2.3 Das Programm ,VTPR-LIFAC“

In diesem Abschnitt werden die Grundlagen fiir das Programm ,VTPR-LIFAC” zur Berechnung
und Parameteranpassung erklirt. Folgendes Schema gibt eine Ubersicht iiber die Struktur des

Programmes.

Eingabe
— Experimentelle Daten;
— Einstellungen der Parameteranpassung;
— Startparameter;

Einordnung der Daten

Parameteranpassung VTPR-LIFAC-Programm

Y

Ausgabe
— Angepasste Parameter;
— Abweichungen.

Nach der Bearbeitung der aus der DDB exportierten Daten mithilfe eines
Vorbereitungsprogramms (wie im Kapitel 3.2.2.1 beschrieben) folgt das Einlesen der sortierten
und auf Standardeinheiten umgerechneten Daten in das ,VTPR-LIFAC“-Programm. Fir die
einwandfreie und erfolgreiche Berechnung werden alle Daten ansteigend oder abnehmend nach
dem Molanteil der Schliisselkomponente in fllissiger Phase angeordnet. Fir diesen Schritt ist die

Subroutine ,Datasort” zustandig.
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Das ,VTPR-LIFAC“-Programm basiert auf dem Programmcode des Original-VTPR-Modells.
Zusatzlich wird in dieser Arbeit zur Berechnung der elektrolythaltigen fliissigen Phase eine
Routine fir die Umsetzung des LIFAC-Modells erstellt. Zur Beschreibung der fllissigen Phase wird
eine Routine flr die Berechnung des LIFAC-Modells erstellt (siehe Abschnitt 3.2.1). Am Anfang
der Berechnung werden alle Reinstoffdaten, Inkrementierungen und Wechselwirkungs-
parameter fir alle Komponenten, Gruppen und lonen eingelesen. Fiir eine bessere

Ubersichtlichkeit sind alle nétigen Daten zur Berechnung in der Tabelle 3-2 dargestellt.

Die Startdaten zur Berechnung (Komponente, gegebener Druck, Temperatur, Salzkonzentration
oder Phasenzusammensetzung, sowie die Anzahl der Punkte und Einheiten) werden aus den
Textdateien ele.in, gle.in, egle.in gelesen. Die Dateien werden durch die Speicherung der DDB-
Datensdtzen in Form einer freiformatierten Interface-Datei erhalten. Gegebenenfalls konnen die

Systemdaten manuell in die Datei eingegeben werden.

Die Reinstoffdaten sind in der DDB-Datei ,STOFF“ enthalten und koénnen in

»Editors”/,,Components” durchgesehen und korrigiert werden.

Bendtigte Daten Quellen
Systemdaten (P, T, H, x, y, Salzkonz.) ele.in; gle.in; egle.in
Reinstoffdaten (T, P, v, w, M) DDB, Datei , STOFF“
Flussigkeitsdichten (d) Eigene Textdatei ,Dens.in”
Dielektrizitatskonstanten (D) Eigene Textdatei ,,DK.in“
lonenladung (z2) DDB, Datei ,,Param.eps”
Twu-Parameter (L, M, N) DDB, twu.dat
van der Waals-Oberflachenparameter (q) DDB, Datei , Param.eps”
VTPR-Wechselwirkungsparameter (SR-Parameter) DDB, Datei , Param.vtx“
VTPR-LIFAC- und LIFAC-Wechselwirkungsparameter

Eigene Textdatei ,,Param.in”

(SR und MR-Parameter)
Startwerte der Parameter und Schrittweite zur Anpassung | Eigene Textdatei ,Paramopt.in”
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Die Flussigkeitsdichten werden im Programm mithilfe der DIPPR-Gleichung #105:

plkg/m3] = A/B1+0-T/OP (3.55)
bzw. DIPPR #116:

T
plkg/m3l=p,+[A-1*°+B- 1?2+ C-1+D-71%3] mitt=1-— T (3.56)
[

berechnet. Die Koeffizienten A, B, C,D werden in die Textdatei ,Dens.in“ in tabellierter Form
gespeichert. Diese kénnen auch aus der DDB ,Fitting“-Funktion/,,Pure Component Properties”
entnommen werden. Dabei wird immer beriicksichtigt fiir welchen Temperaturbereich die

Koeffizienten angepasst werden.

Die Werte der Dielektrizitatskonstanten kénnen aus den Tabellen von Maryott [44] entnommen
werden. Viele experimentelle Daten der Dielektrizitaitskonstanten bei verschiedenen
Temperaturen sind auch in der DDB enthalten. Fir das ,VTPR-LIFAC“-Programm sind die Daten
fur alle Komponenten in der Textdatei DK.in gespeichert. Die Dielektrizitdtskonstanten sind von

der Temperatur abhangig und kdnnen mit der linearen

aD
D,=D;,—a-(T'-T ita =—— .57
¢ r—a-( ) mita T (3.57)
oder der logarithmischen
. dlgD
lgD, =lgD, —a-(T'—T) mit @ = ——— (3.58)

Gleichung umgerechnet werden.

Dabei sind: D; — die Dielektrizitatskonstante bei der Messtemperatur, Dy, — umgerechnete
Dielektrizititskonstante fiir die gewiinschte Temperatur, @ und a driicken die Anderung der

Dielektrizitdtskonstante mit der Temperatur aus.
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Die g-Werte werden fir die Gruppen aus der DDB-Datei ,Param.eps” in das Programm
Ubertragen. Diese konnen in der DDB durch Menu ,Editors”/,,GC-Model Parameters” Giberprift

werden. Die alten g-Werte wurden durch neue (siehe Abschnitt 2.2.1.1) ersetzt.

Die reinen VTPR-Wechselwirkungsparameter werden aus der in der DDB enthaltene VTPR-

|Il

Parametermatrix gelesen. Alle neu angepassten ,,Gas-Losungsmittel” Parameter wurden in die

Matrix eingetragen.

Die original SR- und MR- LIFAC-Parameter liest das Programm aus der tabellierten Textdatei
,Param.in“. Die Datei ,Param.in“ enthalt auch alle neu angepassten SR- und MR-, Gas-lon“-

Parameter des in dieser Arbeit entwickelten VTPR-LIFAC-Modells.

SchlieBlich werden alle Einstellungen fir die Parameteranpassung aus der Textdatei
,Paramopt.in“ eingelesen. Die Datei enthalt individuelle Startwerte und Schrittweiten fir alle
anpassten Gruppenkombinationen, sowie den Wert des Konvergenzkriteriums und die maximale
Anzahl der Iterationszyklen. In der Datei ist auch die Art und Weise der Berechnung,
Datenverteilung und Ausgabeoptionen einstellbar. Das Programm enthalt drei grundsatzliche
Moglichkeiten zur Berechnung von:
— Druck und Zusammensetzung in einer Phase bei der angegebenen Temperatur und
Zusammensetzung in einer anderen Phase;
— Temperatur und Zusammensetzung in einer Phase bei vorgegebenem Druck (gesamt
oder partiell) und Zusammensetzung in einer anderen Phase;

— Phasenzusammensetzung bei angegebenem Druck und Temperatur.

Abbildung 3-8 stellt das Flussdiagramm der gesamten Berechnung des ,Dampf-Fllssig“-
Gleichgewichtes dar. Das Flussdiagramm wird am Beispiel der Daten mit bekannter Temperatur

und Zusammensetzung der flissigen Phase dargestellt.

Das Programm wird mit der Eingabe der Reinstoffdaten, Modellparameter, bekannter
Systemdaten (der Tabelle 2-2 entsprechend) und geschatzten Werten fir Druck P und
Zusammensetzung der Dampfphase y; gestartet. Beim ersten Schritt werden die
Reinstoffparameter a; (Gleichungen (2.58), (2.61) — (2.64)), b; (Gleichungen (2.57)) und
¢ (Gleichungen (2.45), (2.48)) berechnet. Im nachsten Schritt werden die Mischungsparameter

durch Anwendung entsprechender Mischungsregeln berechnet: Parameter a durch
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Gleichung (2.65), Parameter b durch die Gleichungen (2.50), (2.51) und Parameter ¢ durch

Gleichung (2.49). Fir die gE-Mischungsregeln und Berechnung des a-Parameters werden die

L,res
i

,9!"® bzw. Aktivitatskoeffizienten "%,y benotigt

Gibbs’schen Exzessenthalpien g
und mithilfe von UNIFAC- oder fir die flissige Phase der Salzsysteme von LIFAC-Subroutinen
berechnet. Mit den bekannten Parametern werden die Volumen beider Phasen durch die Losung
der kubischen Gleichung berechnet. Danach werden Fugazitdtskoeffizienten durch die
Gleichungen (2.71) und (2.72) ermittelt. Mit diesem Schritt endet die Lésung des VTPR- bzw.
VTPR-LIFAC-Modells. Im weiteren Schritt wird das Differential der Fugazitatskoeffizientsfunktion

berechnet. Zum betrachteten Fall (bekannte T und y):

a<p.L'V
f'(T) = a7 (3.59)
, dp;"
f'ly) = 3y (3.60)

Mithilfe der berechneten Differentiale werden durch das Newton-Raphson-Verfahren die neuen

Werte fiir die gesuchten Parameter durch folgende Gleichungen ermittelt:

n_mm ST
T" =T Ty (3.61)
. fOh (3.62)

Yn+1 = Yi _f,(y_n) ’
l
mit n als Nummer der Iterationszyklus.

Durch den Vergleich der neu berechneten mit den vorherigen Werten und der Ubereinstimmung
des Gleichgewichtes wird die Berechnung mit neuen Werten wieder gestartet.
Wenn die Differenz zwischen neuen und vorherigen Werten kleiner als das definierte
Konvergenzkriterium & (Bedingungen (3.63), (3.64)) ist:

[T — T < g, (3.63)

[y —y™l < g, (3.64)

wird die Iteration beendet und es folgt die Ausgabe des Ergebnisses.



Beschreibung des Phasengleichgewichts in elektrolythaltigen Systemen | 55

Eingabe
— Systembedingungen (7, x;, Salzkonz.)
— Reinstoffdaten;
— Wechselwirkungsparameter;
— Schatzwerte fur Pund y;;

N

Berechnung der
> Reinstoffparameter:
a;, b; ¢

A

Berechnung der

A

Mischungsparameter a, b, ¢

fiir beide Phasen

N

Berechnung der Volumina
fur beiden Phasen: vL, v

N

Berechnung der
Fugazitatskoeffizienten
in beiden Phasen: (p,-L, (p,-v

A

Berechnung der Aktivitatskoeffizienten mithilfe
von: — UNIFAC —fur die Dampfphase;

=Ll

FAC — fir die flussige Phase;

Newton-Raphson-Verfahren:
— Differenzierung der Fugazitatskoeffizientenfunktion;
— Ermittlung der neuen Werten fir P und y;

|P-P™| <¢;
ly—yi™| <g;
1o -y’ <&

Nein

Ja

Y

Ausgabe
P/ Vi

Zuziiglich folgt die Uberpriifung der thermodynamischen Gleichgewichtsbedingung:

lx;0f — yipf | <e. (3.65)
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Wenn alle Gleichungen erfiillt sind, folgt die Ausgabe der Ergebnisse in einer tabellierten

Textdatei und deren graphischer Darstellung.

Uber den oben geschriebenen Weg kann das Programm die bindren, terniren und quaterniren
Systeme berechnen. Zu bindren Systemen gehdren die nicht-elektrolythaltigen Systeme, wie zum

III

Beispiel zwei flissige Substanzen, ,Gas-Losungsmittel“-Systeme oder eine einfache
Elektrolytlosung ,Salz-Losungsmittel”. Zu den ternaren Systemen gehéren Gemische aus zwei
Losungsmitteln mit einem geléstem Salz und die ,Gas-Losungsmittel-Salz“ Systeme.
Die quaterndren Systeme, die das Programm berechnen kann, bestehen aus zwei
Losungsmitteln, einem Salz und einer Gaskomponente. Die Moglichkeit quaternare Systeme zu
berechnen ist duRerst bedeutend, da solche Systeme haufig in der Praxis anzutreffen sind, zumal
es nur eine sehr kleine Anzahl experimenteller Daten hierfiir gibt. Dabei sind die Messungen im

breiten Salzkonzentrationsbereich und in verschiedenen Verhaltnissen der

Losungsmittelkomponenten sehr zeitaufwendig.

Nach der Berechnung und Parameteranpassung folgt die Ausgabe der Ergebnisse, die in drei
Dateien geschrieben werden. Die komplette Information iber den Anpassungsverlauf wird in die
Datei ,ele.aus” eingetragen. Je nach Einstellung in der Datei ,,Paramopt.in“ kann die Bearbeitung
und das Einschreiben der Daten in folgender Weise erfolgen:

— Das Berechnungsergebnis und die Abweichungen werden fiir jeden experimentellen
Punkt ausgegeben.

— Das Berechnungsergebnis wird nur als mittlere relative Abweichung fiir alle Punkte
geschrieben. Dabei werden einzelne Abweichungen fiir jeden Punkt nur fiir den letzten
Iterationszyklus ausgegeben.

— Alle Punkte werden auf Systeme verteilt und die mittlere relative Abweichung kann fir
jedes System separat berechnet werden. Die Verteilung auf verschiedene Systeme wird
unter folgenden Kriterien durchgefiihrt:

o verschiedene Komponenten;
o unterschiedliche konstante Temperaturbereiche oder Druckbereiche;

o unterschiedliche konstante Salzkonzentrationen.

Die graphische Darstellung der Ergebnisse erfolgt im Programm MS Excel. Dafiir wurde im

»VTPR-LIFAC“-Programm die Ausgabe in Form der formatierten Textdatei ,plot.aus”
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einprogrammiert. Die in dieser Form gespeicherten Daten wurden (iber die Datenexport-

Funktion von MS Excel gelesen und durch eine Diagramm-Vorlage abgebildet.

Die Ausgabedatei ,, param.aus” enthalt die angepassten Parameter, die fiir die leichte Einfligung

in die Parametermatrix entsprechend formatiert sind.

3.3 Ergebnisse der Parameteranpassung

Wie im Abschnitt 3.2.2 erldutert, werden zunachst die erforderlichen Parameter fir GLE-Daten
angepasst. Da der Molenbruch der im Lésungsmittel gel6sten Gasen sehr kleine Werte hat, ist es
wichtig, dass die GLE-Parameter hohe Beschreibungsqualitdt gewahrleisten. In dieser Arbeit

Ill

wurden fehlende ,Gas-Losungsmittel“-Parametern des VTPR-Modells erstmals mit sehr hoher
Qualitdat angepasst. Alte Parameter wurden ({berprift und neu angepasst um die
Beschreibungsqualitat der experimentellen Daten zu erh6hen. Da viele experimentelle EGLE-
Daten im niedrigen Temperaturbereich (grundséatzlich im Bereich bis zu 400 K) und GLE-Daten
normalerweise fiir einen breiten Temperaturbereich (von 273 K bis héher als 600 K) vorliegen,
folgt, dass flir die genaue Anpassung der gesamte Temperaturbereich auf einzelne, ausgewdhlte
Abschnitte unterteilt werden kann, um die separaten Parametersatze fiir jeden Abschnitt
anzupassen. Das ermoglicht eine minimale Abweichung von den experimentellen Daten
(GLE- und EGLE-Daten) in jedem Bereich. Diese MalRnahme verringert aber die Universalitat der
Parameter und des Modells. Deswegen wurde eine Aufteilung des ganzen Temperaturbereiches
nicht durchgefiihrt, um eine Universalitdt der Parameter zu behalten, obwohl dadurch die
Anpassungsprozedur aufwendiger und zeitintensiver wird. Dabei erhoht sich die mittlere relative
Abweichung fiir verschiedene Systeme, liegt jedoch im qualitativ akzeptablen Bereich.
Die neuangepassten und modifizierten GLE-Wechselwirkungsparameter werden fiir einen
Uberblick in die im Jahr 2011 publizierte VTPR-Parametermatrix eingetragen (Abbildung 3-9

stellt ein Fragment der VTPR-Matrix dar).
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- 1binarer Parameter
- 2 binare Parameter
- 3 bindre Parameter

|56 cO:

57 CHa

58 0
59 Ar
60 N:
61 H.S

62 H:
63 CO

o

o

T

(]
€O, 56
CH, 57
0, 58
Ar 59
N, 58
H,S 61

CO 63

so, 65.
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64
65 SO
66 NO
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Die Farben der Parametersdtze in der Matrix unterscheiden sich abhdngig von der Anzahl der
Parameter im Parametersatz. Mit einem Stern sind revidierte Parametersatze gekennzeichnet.
Alle angepassten ,Gas-Losungsmittel” Wechselwirkungsparameter mit Angaben der hierfir
verwendeten Systeme, sowie Druck-, Temperatur- und den Konzentrationsbereichen sind im
Anhang, Tabelle -1 zusammengefasst. Um diese Parameter anzupassen, wurde eine grolRe
Anzahl der experimentellen Daten mit hohem zeitlichen Aufwand bearbeitet. Es lieRen sich
universelle Parametersatze mit hoher Beschreibungsqualitdt erzeugen. Der Wert der mittleren
relativen Abweichung zeigt mit welcher Genauigkeit alle vorhandenen Daten mit dem
angepassten Parametersatz beschrieben werden. AuRerdem ist eine schnelle und Gbersichtliche
Darstellung der Qualitdit der angepassten ,Gas-Losungsmittel” Parameter im ganzen
Temperaturbereich im Diagramm der Henry-Koeffizienten in Abhadngigkeit von Temperatur am
besten gegeben. Die Diagramme fir den angepassten Parameter sind in den

Abbildungen 3—-10 — 3—-13 dargestellt.
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Wie aus den Abbildungen ersichtlich, ist der berechnete Verlauf der Henry-Koeffizienten nicht
immer eindeutig. So neigt zum Beispiel in den Systemen ,,CO,-H,0“ und ,H,S-H,0" die kalkulierte
Kurve zu zu niedrigen Henry-Koeffizienten bei Temperaturen héher als 470 K. In diesen Fallen ist
nicht sicher, welchen tatsachlichen Wert der Henry-Koeffizient annimmt. Es wurde der Versuch
unternommen, alle vorhandenen Daten auf einige Temperaturbereiche zu unterteilen und im
Hochtemperaturbereich die Anpassung zu starten. Die Beschreibung mit diesen Parametern
fiihrte aber zu starken Abweichungen im Bereich der gemaRigten Temperaturen. Der Bereich der
gemaligten Temperaturen wurde daher priorisiert, so dass hier eine hohe Beschreibungsqualitat
der experimentellen Daten gewahrleistet wird. Die endgiiltigen Parametersatze wurden anhand
der Beschreibungsqualitat der HPV-Daten im Hochtemperaturbereich ausgewahlt.

III

Nach der Festlegung der ,Gas-Losungsmittel“-Parameter ist es moglich, die ,Gas-lon“-
Wechselwirkungsparameter anzupassen. In Rahmen dieser Arbeit wurden alle in der DDB
vorhandenen EGLE-Daten mit Salzlosungen in Wasser bearbeitet. Wegen der geadnderten
g-Werte wurden auch angepasste Parameter fiir CO,-lonen und CHs-lonen von Collinet [42]
Uberarbeitet. In Abbildung 3—-14 ist die Parametermatrix fiir das VTPR-LIFAC-Modell mit allen

angepassten und Uiberarbeiteten ,Gas-lon“-Parametern dargestellt.
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Die angepassten Parameter, die zur Anpassung angewandten Systeme und die mittleren

relativen Abweichungen sind im Anhang, Tabelle |-2 dargestellt.

Um die Parameterqualitdt aufzuzeigen, werden die ausgewadhlten Systeme und deren
Beschreibung in folgenden Abbildungen dargestellt. Die Zusammenstellung der Systeme mit
verschiedenen Salzkonzentrationen zeigt die Zuverldssigkeit der angepassten ,Gas-lon“-

Parameter und deren Unabhangigkeit von der lonenkonzentration in der Lésung.
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Abbildung 3-18 O,-Loslichkeit in Wasser und verschiedenen KCI-Konzentrationen bei einem O,-Partialdruck von

20,265 kPa bei verschiedenen Temperaturen
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Abbildung 3-19 H,S-L6slichkeit in Wasser bei verschiedenen NaCl-Konzentrationen bei einem Systemdruck von 1 atm
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Folgende Diagramme zeigen wie die Zugabe der gleichen Menge verschiedener Salze die

CO,-Loslichkeit in Wasser beeinflusst.
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Es ist anzumerken, dass bei unveranderten ,Gas-Losungsmittel“-Parametern und bei
Anwendung der angepassten , Gas-lon“-Parameter die Beschreibung der EGLE-Systemen nur
geringe Abweichungen zu den experimentellen Daten aufweist, im Gegensatz zur Beschreibung

der GLE-Systeme mit gleichen ,Gas-Losungsmittel“-Parametern (zum Beispiel Abbildung 3-16).
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Das bedeutet, dass die ,Gas-lon“-Parameter die angepasste GLE-Kurve ,verschieben”.
Daraus folgt, dass die ,Gas-Losungsmittel“-Parameter einen Einfluss auf das Ergebnis der
Anpassung der ,,Gas-lon“-Parameter haben. Dementsprechend hat eine grolRe Abweichung der
Beschreibung der GLE-Daten mit ,Gas-Losungsmittel“-Parametern einen negativen Einfluss auf
das Ergebnis der ,Gas-lon“-Parameteranpassung. Dieser Aspekt ist zu beachten, wenn der
,Gas-Losungsmittel“-Parameter des VTPR-Modells in der Zukunft gedndert werden sollen.
Alle Diagramme zeigen eine gute Ubereinstimmung mit den berechneten und experimentellen

Daten.
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4 Experimentelle Untersuchung der Gasloslichkeit in Elektrolytsystemen

Die Vorhersagemethoden besitzen heute eine wichtige Bedeutung bei der Auswahl und
Auslegung chemischer Verfahrenskonzepte, Projektierung und Anwendung in verschiedenen
Prozesssimulatoren. Die Vorhersage lasst eine ganze Reihe experimenteller Untersuchungen
vermeiden, die jedoch deren Bedeutung nicht verringert. Bei der Auslegung einer chemischen
Anlage werden prazise experimentelle Daten fiir eine technisch-wirtschaftliche Optimierung
(Betriebs, Investitionskosten) bendtigt. Es wird eine ausreichende Anzahl experimenteller Daten
fur die Verfeinerung der verschiedenen Berechnungsmethoden und Anpassung der

Modellparameter bzw. Wechselwirkungsparameter gebraucht.

Zur Erweiterung der VTPR-LIFAC-Parametermatrix wurden im Rahmen dieser Arbeit die
Messungen von Gasloslichkeiten in elektrolythaltigen Systemen durchgefiihrt. Flir die Messung
wurden terndre wassrige Systeme ausgewahlt. Zur vollstédndigen Information Gber Gasloslichkeit
in Salzsystemen wurden die Messungen bei verschiedenen Salzkonzentrationen und in einem

ausreichenden Druck- oder Temperaturbereichen durchgefiihrt.

Die Daten Uber das Phasengleichgewicht kdnnen prinzipiell nur mit drei messbaren Parameter
dargestellt werden: der Temperatur, dem Druck und der Phasenzusammensetzung. In der Praxis
ist eine prazise und sichere Messung nicht trivial. Es muss gewahrleistet werden, dass im
untersuchten System das Gleichgewicht eingestellt ist. Die prazise Messung von Druck,
Temperatur und Probenahme werden bei eingestelltem Gleichgewicht durchgefiihrt.
Die Probenahme soll das eingestellte Gleichgewicht nicht storen. Bei Messung des
Phasengleichgewichts darf keine chemische Reaktion zwischen Komponenten bzw. mit
Werkstoff der Apparatur stattfinden. Die untersuchten Komponenten sollen hochrein sein, um
den Einfluss der Verunreinigungen auf die Messergebnissen  auszuschlieRen.
Unter Bericksichtigung der genannten Bedingungen wurden viele unterschiedliche Methoden
und Messapparaturen von verschiedenen Autoren vorgeschlagen. Eine Ubersichten (iber diese
Methoden sind in der Literatur [28], [49], [50] gegeben. Alle Methode kdnnen in zwei grolie
Gruppen unterteilt werden:

— statische Methode;

— dynamische Methode.
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Bei den statischen Methoden werden der eingestellte Gleichgewichtsdruck und die Phasen-

zusammensetzung in einem thermostatisierten und geschlossenen System bestimmt.

Bei den dynamischen Methoden werden die Temperatur und die Phasenzusammensetzung
gemessen, dabei wird das Messsystem unter konstantem Druck gehalten. Eine der bekanntesten

dynamischen Methoden ist die Ebuliometrie.

Die Analyse der Phasenzusammensetzung kann direkt Gber die Probenahme, sowie indirekt tGber
die Auswertung der bekannten Daten durchgefiihrt werden. Die Messungen in dieser Arbeit
wurden mithilfe der statischen Apparatur mittels der indirekten Vorgehensweise durchgefiihrt.
Die indirekte Vorgehensweise ermoglicht die Messung ohne Probenahme und Stérung des
eingestellten Phasengleichgewichtes. Diese ermoglichen die Untersuchung der Phasen-
gleichgewichte ohne aufwandige experimentelle analytische Methoden zur Bestimmung der
Phasenzusammensetzung. Die gesamte Messapparatur ist einfacher gestaltet, so dass die Anzahl

der potenziellen Fehlerquellen geringer ist.

4.1 Die Messapparatur

Die in dieser Arbeit benutzte Messapparatur ist schematisch in Abbildung 4-1 dargestellt.
Die Apparatur besteht aus einer thermostatisierten Messzelle, Dosierpumpen,
Gasvorratsbehalter, Druck- und Temperatursensoren. Die Messzelle ist aus dem Werkstoff
Hastelloy B gefertigt. Diese besteht aus einem dickwandigen Gehduse mit Flansch, das mit sechs
Inbusschrauben mit dem Zellendeckel geschlossen wird. Zur guten Abdichtung ist zwischen
Flansch und Zellendeckel ein Teflonring eingebracht. Die Konstruktion ermoglicht die
Durchfliihrung von Messungen auch bei héheren Driicken. In dem Zellendeckel sind drei
Anschlussleitungen mit Nadelventilen zur Komponentendosierung und eine Anschlussleitung
zum Drucksensor vorhanden. Die Nadelventile ermdglichen eine Evakuierung der Messzelle und
eine genaue Eindosierung der Komponenten (Gase oder Lésungsmittel). In der Zelle befindet sich
eine Rihrwelle mit Blatt- und Propellerfliigeln, die eine gute und kontinuierliche Durchmischung
der Dampf- und Fliissigphase wahrend der Messung gewahrleistet. Die Rihrwelle wird durch
einen unterhalb der Zelle befindlichen rotierenden Magnet angetrieben. Die Durchmischung
garantiert die regelmaRige Verteilung bzw. konstante Konzentration jeder Komponente im

gesamten Dampf- bzw. Flissigphasenvolumen. Durch die intensive Durchmischung wird eine
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moglichst schnelle Einstellung des Phasengleichgewichtes gewahrleistet. Wahrend der Messung
befindet sich die Messzelle zur Thermostatisierung in einem Olbad. Das Ol wird kontinuierlich
durchmischt und erhitzt. Es ermdglicht die Einhaltung einer konstanten Temperatur innerhalb
von *0,3 K. Die Temperatur im Olbad wird in der Nidhe der Messzelle mithilfe eines

Widerstandsthermometers Pt-100 gemessen.
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1 — Messzelle; 2 — Rihrwelle; 3 — Magnet mit Antriebssystem; 4 — E-Motor; 5 — thermostatisiertes Olbad;

6 — Entgasungskolben mit Lésungsmittel; 7, 8 — Dosierpumpen; 9 — thermostatisierter Gasvorratsbehélter; 10 — Gasflasche

Die Dosierung der Komponenten wird mithilfe von zwei Dosierpumpen (Kolbenpumpen der
Firma Ruska, Model 2200-801) durchgefiihrt, die eine Dosierung mit einer Genauigkeit von
10,01 ml gewahrleisten. Die Dosierpumpen werden durch Hochdruckleitungen mit der Messzelle
verbunden. Die Eindosierung der Uberkritischen Gase erfolgt durch einen Gasvorratsbehalter.
Um die Volumen- bzw. Druckschwankungen der Apparatur wegen der Temperatur-

schwankungen im Labor zu vermeiden, werden die empfindlichen Teile thermostatisiert.
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Die Thermostatisierung der Dosierpumpen und Gasvorbehalter erfolgt durch einen
Wasserschlauch mit thermostatisiertem Wasser. Alle Hochdruckleitungen sind thermoisoliert.
Zur Druck- und Temperaturkontrolle der Pumpen und Gasvorratsbehilter sind diese mit

Drucksensoren bzw. Widerstandsthermometern Pt-100 ausgerustet.

Die Messung des Widerstandes des Thermometers und die Umrechnung in die Temperaturskala
erfolgt durch das Messgerat Hart Scientific 1502A der Firma Fluke, die eine Genauigkeit von
10,008 K im Temperaturbereich der Messung bis zu 373 K aufweist. Die Druckmessung in der
Messzelle erfolgt durch einen angeschlossenen Drucksensor PDRY00 der Firma Druck.
Die Ausgangsspannung an den Drucksensoren wird mithilfe des Multimeters Keithley 2000
gemessen. Die Spannungsanzeige wird nach der Kalibrierung in die Druckeinheit umgerechnet.
Die individuelle Kalibrierung fiir jeden Drucksensor ldsst eine maximale Genauigkeit der Messung

erreichen.

In Abbildung 4-2 und Abbildung 4-3 sind Aufnahmen der Messzelle und der statischen

Messapparatur zu sehen.
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4.2 Vorbereitung der Messungen

Aus dem vorherigen Abschnitt folgt, dass zur Gewahrleistung einer erfolgreichen Messung
folgende VorbereitungsmaBnahmen durchgefiihrt werden missen:
— Kalibrierung der Drucksensoren;

— Die genaue Messung des Zellenvolumens und des Gasvorratsbehaltervolumens.

Vor der Kalibrierung der Drucksensoren wird ganze Apparatur evakuiert. Zur Kalibrierung wird
die Apparatur lber stabile Hochdruckleitung an eine Druckwaage der Firma Desgranges & Huot
(Modell 21000) angeschlossen. Bei der Messung wird der Druckbereich bis zu 135 bar
betrachtet, die entsprechenden Drucksensoren wurden dafiir angeschlossen. In diesem
Druckbereich hat die Druckwaage eine Genauigkeit besser als +0,14 mbar. Dabei ist die

Ausgangspannung der Drucksensoren nicht nur vom Druck abhéangig, sondern auch von der
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Temperatur. Aus diesem Grund wird die Kalibrierung der Drucksensoren fiir jede
Messtemperatur durchgefiihrt. Wahrend der Messung und Kalibrierung wurden die
Drucksensoren thermostatisiert. Dabei sollte die Temperatur des Drucksensors an der Messzelle
um (10 — 20) K hoher als die Messtemperatur sein, um die Kondensation der Losungsmittel an
der empfindlichen Membran zu verhindern. Der Sensor wird mithilfe eines Aluminiummantels
mit  integriertem  Temperaturpiston an einen  Temperaturregler  angeschlossen.
Zur Kalibrierung der Drucksensoren wird in die Apparatur Stickstoff stufenweise bis zu einem
maximalen Druck von 135 bar dosiert. Nach jeder Dosierung wird die Druckwaageanzeige und
Spannungsanzeige an dem Multimeter flr jeden Sensor notiert. Zur Fehlerminimierung wird die
gleiche Prozedur riicklaufig mit abnehmbarem Druck durchgefihrt. Da die Druckwaage den
Uberdruck misst, wird zu der Druckanzeige der atmosphirische Druck addiert.
Der atmospharische Druck wird mithilfe eines elektronischen Prazisionsbarometers DPI 740 der
Firma Druck mit einer Genauigkeit von +1 Pa gemessen. Die Kalibrierungsergebnisse werden in
Form eines Kalibrierungsdiagramms dargestellt. Abbildung 4-4 zeigt ein Beispiel des
Kalibrierungsdiagrammes fiir den Drucksensor der Messzelle bei der Manteltemperatur von 80 °C

(entspricht der Messtemperatur im Olbad von 60 °C).

140 ~

y = -2E-05x2 + 1,3447x + 0,5244

120

100

80

P [bar]

60

40

20

100
U [mV]

Die Kalibrierungsabhangigkeit wird mit einem Polynom zweiten Grades beschrieben.
Grundsatzlich haben die Drucksensoren eine lineare Anhanglichkeit, dabei nimmt das erste
Polynomglied sehr kleine Werte an. Zur Auswertung der Kalibrierungenauigkeit werden die
gemessenen Druckwaage-Werte mit den aus der Spannungsmessung (ber das Polynom
umgerechneten Werten verglichen. Abbildung 4-5 stellt die Differenz zwischen gemessenen und

berechneten Werten des gesamten Druckbereiches dar.
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Die maximale absolute Abweichung betrdgt £+0,01 bar, das entspricht einer relativen Genauigkeit
von 10,0074 % der Gesamtskala. Der Einfluss der Temperatur des Drucksensors auf den
umgerechneten Druck aus der Multimeteranzeige (thermisches Driften) betrégt ca. 0,01 bar/K.
Der Temperaturregler des Sensormantels gewadhrleistet eine konstante Temperatur des
Drucksensors im Bereich von +0,3 K. Das heifdt, dass die gesamte relative Genauigkeit der

Druckmessung nicht schlechter als £0,01 % der Gesamtskala ist.

Zur genauen Auswertung der Messungen und Berechnung der Molanteile ist es notwendig
moglichst genau das Messzellenvolumen zu kennen. AulRerdem ist das genaue Volumen des
Gasvorratsbehalters notwendig, um die Menge des eindosierten Gases genau zu berechnen.
Vor der Messung wird die gesamte Apparatur evakuiert und thermostatisiert. Die Messung der
Volumina erfolgt durch das Auffillen der Messzelle und des Gasvorratsbehdlters mit
bidestillierten Wasser. Nach der Einstellung des thermischen Gleichgewichtes wird der Stand der
Dosierpumpe notiert. Die Differenz zwischen dem End- und Anfangswert des
Flissigkeitsvolumens in der Pumpe entspricht der eindosierten Fllssigkeitsmenge. Dabei ist es
wichtig einen identischen Druck am Anfang und Ende der Messung in der Dosierpumpe
einzustellen. Bei der Umrechnung der Menge bei der Temperatur der Zelle bzw. des
Gasvorratsbehalters erhalt man die benétigten Volumenwerte. Zur Fehlerminimierung wird die
Volumenmessung einige Male wiederholt. Der Mittelwert des Messzellevolumens V.. betragt

166,49, cm? und des Gasvorratsbehaltervolumens Vi cporrar — 151,29, cm?3.
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4.3 Messprozedur
Zur prazisen Messung wird das Losungsmittel von geldsten atmospharischen Gasen befreit.

Das Losungsmittel wird in den Entgasungskolben gefiillt, das durch ein zweistufiges Teflonventil

abschlielbar ist. In Abbildung 4—6 ist der Entgasungskolben dargestellt.

Evakuierung

[

Teflonventil

Lésungsmittel zur

Entgasung

Durch mehrfache Durchmischung und kurzzeitige Evakuierung werden aus dem Kolben alle Gase
mit der teilweise verdampften Losungsmittelkomponente aus der Dampfphase entfernt.
Die erfolgreiche Entgasung wird durch klopfende Gerdusche beim Schiitteln des Kolbens
nachgewiesen. Wenn sich bei einer vorsichtigen Drehung des Kolbens keine Blase im Kolbenhals

bildet, ist die Entgasung vollstandig.

Der geschlossene Kolben wird durch eine Schliffverbindung und eine Teflondichtung an die
Dosierpumpe angeschlossen. Die ganze Apparatur wird auf Leckagen gepriift und bis zum
minimal erreichbaren Restdruck von (0,5-10'2 - 1,0-10"2) mbar evakuiert. Durch Offnung des
Teflonventils des Kolbens wird das Losungsmittel in die Dosierpumpe eingefiillt. Nach Erreichung
des thermischen Gleichgewichtes durch Thermostatisierung wird das Losungsmittel in die
Messzelle Uberfihrt, dabei werden Anfangs- und Endvolumen notiert. Da die Bestimmung der

Phasenzusammensetzung indirekt durchgefiihrt wird, hat die Komponentenverteilung einen
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Einfluss auf die Auswertegenauigkeit. Nur ein kleiner Teil des Gases wird in der fliissigen Phase
gelost. Um die Genauigkeit zu verbessern, muss die geléste Gasmenge moglichst hoch sein.
Das Losungsmittelvolumen soll mindestens 60 % des gesamten Zellenvolumens betragen.
Da in dieser Arbeit schwachlosliche Gase untersucht wurden, wurde die Messzelle bis
ca. (90 — 95) % des Gesamtvolumens mit dem Losungsmittel befillt. Im Fall der Salzsysteme wird
die genaue Menge des Salzes vor dem SchlieSen des Zellendeckels in der Messzelle eingegeben.
Danach wird die Messzelle geschlossen und evakuiert. Nach der Evakuierung wird die
vorausberechnete Menge des Losungsmittels bis zur gewiinschten Konzentration eindosiert.
Nach der Eindosierung aller Komponenten werden alle Dosierventile geschlossen und die Zelle in
das thermostatisierte Olbad gebracht. Das Ldsungsmittel in der Zelle wird durch eine
Magnetrihrer durchmischt. Nach Erreichen des thermodynamischen Gleichgewichtes in der
Messzelle wird der Gesamtdruck der gasfreien Salzlosung gemessen. Nach diesen

Vorbereitungsschritten ist es moglich zur Untersuchung der Gasloslichkeit iberzugehen.

Die Eindosierung der untersuchten Gasen kann auf zwei Weise erfolgen: im gasférmigen Zustand
oder im flissigen Zustand. Die Eindosierung im Gaszustand erfolgt mithilfe eines
Gasvorratsbehalters. Der Gasvorbehdlter wird mit dem Gas gefillt und thermostatisiert.
Die in die Messzelle eindosierte Gasmenge kann liber die gemessene Druckdifferenz am Anfang

und Ende der Dosierung berechnet werden.

Die Eindosierung der Gase im fllssigen Zustand erfolgt durch die Ruska-Dosierpumpe.
Die Pumpe wird aus einer Gasflasche beflllt und das Gas bis zur Verflissigung komprimiert.
Es kann auch die fliissige Phase des Gases direkt aus der Gasflasche in die Pumpe eingefiihrt
werden. Dafir wird die Gasflasche umgedreht (Ventil nach unten) und oberhalb der
Dosierpumpe befestigt. Die Messung der eindosierten Gasmenge erfolgt auf dieselbe Weise wie
fiir die Flissigkeit. In beiden Fallen der Eindosierung des Gases ist es wichtig, dass das Gas im
Gasvorratsbehalter unter héherem Druck als dem Messzelledruck (auch am Ende der Dosierung)

steht, damit eine Riickstromung ausgeschlossen werden kann.

Der gesamte untersuchte Druckbereich wird auf sechs Messpunkte unterteilt.
Zur Druckeinstellung an jedem Punkt wird eine entsprechende Gasmenge eindosiert. Nach jeder
Gasdosierung soll sich in der Messzelle das Gleichgewicht einstellen, danach werden die

Gleichgewichtsbedingungen gemessen und es kann die nachste Gasdosierung erfolgen.



Experimentelle Untersuchung der Gasldslichkeit in Elektrolytsystemen | 75

Die Einstellung des Gleichgewichts kann dabei von ein paar Stunden bis zu einigen Tagen bei

schwachldslichen Gasen und niedrigen Systemdricken dauern.

Zur automatisierten Registrierung der Sensorenanzeigen sind die Multimeter und
Temperaturwandler an einem PC angeschlossen. Fir die Signalverarbeitung wurde das
Programmpaket LabView verwendet. In das hiermit erzeugte Auswerteprogramm wurden die
Kalibrierungspolynome integriert. Die Messsignale wurden automatisch im eingestellten
Zeitraum vom Auswerteprogramm abgelesen und in Form eines Diagramms, sowie in einer
Textdatei gespeichert. Durch die in dem Programm integrierten Kalibrierungskoeffizienten fiir
die Drucksensoren folgt die automatische Umrechnung des Messsignals in die Druckskala.
Als Beispiel ist in Abbildung 4-7 die Temperaturmessung der thermostatisierten Zelle dargestellt

sind.
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Die kontinuierliche Registrierung des Druckes und der Temperatur ermdoglicht eine bessere
Kontrolle der Thermostatisierung der Messzelle und die Ermittlung des Mittelwertes.
Der Kurvenverlauf der gemessenen Werte lasst die Einstellung des Gleichgewichtes nachweisen.
Abbildung 4-7 zeigt die Thermostatisierungsgenauigkeit. Die mittlere Temperatur betragt

80,23 °C mit Schwankungen von ca. £0,02 °C.
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In Abbildung 4-8 ist die Druckregistrierung dargestellt. Direkt nach der Gasdosierung betragt der
Gesamtdruck in der Messzelle ca. 33 bar. Der Gesamtdruck sinkt wegen der Loslichkeit des Gases
in den ersten Stunden zligig ab. Die vollstandige Erreichung des Gleichgewichtes dauert langer

an und betragt im Beispielsfall etwa 16 Stunden bis der Druck einen konstanten Wert annimmt.
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4.4 Auswertung der gemessenen Daten

Zur Berechnung der Zusammensetzung der sich im Gleichgewicht befindenden Phasen miissen

die eindosierten Mengen der Flussigkeiten und Gase bekannt sein. Die eindosierte Molmenge
der Flussigkeiten (nl%,,) berechnet sich aus den molaren Fliissigkeitsdichten (pl’”%) bei Druck

und Temperatur in der Pumpe und dem Volumen der eindosierten Komponenten (AVpump):

iy, [mol] = 222 - AV, (@.1)

Die Ermittlung des Volumens bei den Messzellenbedingungen erfolgt iber die molare Dichte des

Losungsmittels in der Messzelle:

Zelle _ ngfglv
VSolv [ml] - Dzelle (4-2)
(P%4)
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In dieser Arbeit wurde die reine Losungsmitteldichte aus der DDB ermittelt.
Flir Losungsmittelgemische bzw. Salzlésungen wurden die prazisen Losungsmitteldichten

mithilfe eines Vibrationsdensimeters der Firma Anton Paar (Modell DMA 4500) gemessen.

Die Menge der eindosierten Gase Uiber den Gasvorratsbehalter berechnet sich als Differenz aus

der im Gasvorratsbehdlter enthaltenen Menge des Gases vor (nggsf) und nach (nEnd

Eindosierung:

i A
it [mol] = ng! — nknd (4.3)

Die Berechnung der tatsachlichen Mengen des Gases aus dem Gasvorratsbehalter erfolgt durch

Anwendung der nach dem zweiten Glied abgebrochenen Virialgleichung:

Ngges [Mol] = (4.4)

_VBehélt n (VBehélt)z n Pias * Vienaie

Z'Bii_ Z'Bii B”RT '
Der zweite Virialkoeffizient wurde durch Anpassung der Virialkoeffizienten mit der DIPPR-
Gleichung 104 bestimmt. Diese Anpassung erfolgte mithilfe der ,Fit“-Funktion-Routine des

Programmpakets DDBSP (Menipunkt: ,Pure Component Properties”).

Die Berechnung der Phasenzusammensetzung erfolgt Gber die Bestimmung der genauen
Volumen beider Phasen. Die Berechnung wird in einigen Schritten durgefiihrt. Im ersten Schritt
wird angenommen, dass die fliissige Phase (V1) nur aus Salzlésung als Lésungsmittel (x5, = 1)
und die Gasphase (V') nur aus der Gaskomponente (y;,s = 1) besteht. Dabei werden die
Verdampfung des Losungsmittels und die Loslichkeit des Gases nicht bericksichtigt.

Das heil3t:
VE [ml] = vZelle, (4.5)

VYV [ml] = Vzepe = V*. (4.6)
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Bei der Auswertung der Salzsysteme wird angenommen, dass die Salzkomponente sich nur in der
flissigen Phase befindet. Das Volumen des flissigen Losungsmittels wird dabei mithilfe der

gemessenen Dichten der Salzlésung bei entsprechender Temperatur berechnet.

Geschatzte Volumenwerte verdandern sich in der Realitdt durch Verdampfung des Losungsmittels

und Losung des Gases in der fliissigen Phase. Diese Verdanderung driickt Gleichung (4.7) aus:
pLneu [ml] = S{)%le - VSIf)lv + VGLas . (4.7)
Das neue Volumen der Dampfphase V% ergibt sich entsprechend der Bilanzgleichung (4.6).

Das Volumen der Loésungsmittel in der Dampfphase (Vi,;,) wird durch die Molmenge der
verdampften Lésungsmittel (n%,,) und die molaren Volumina (vg,,)bei den

Zellenbedingungen berechnet:

Vor [ml] = ngop, - Usor - (4.8)
Das Volumen der in der flissigen Phase gelosten Gaskomponente wird analog berechnet:

Vias [ml] = NGas * Vgas - (4.9)
Die Menge des verdampften Losungsmittels wird durch Anwendung des idealen Gasgesetzes

berechnet. Die Anwendung der realen Zustandsgleichungen in diesem Schritt gibt keine

bedeutende Verbesserung am Gesamtergebnis der Auswertung.

Psot -V
Mo [Mol] = —=—— (4.10)

Der Partialdruck der Losungsmittel und des Gases berechnet sich durch das Raoultsche Gesetz:
Psow [bar] = Xsow * PSSolv ’ (4.11)

PGas [bar] = pZetle — Psowv - (4-12)
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Bei der Anwendung der Virialgleichung lasst sich die Menge des Gases in der Dampfphase wie

44 VY (Poas (V)2
T A Paas* (V1)) 41
Neqs [mol] Z'Bii_\/<2'3ii> +< B, R-T (4.13)

Durch Lésung der Massenbilanzen lassen sich die Menge des gelosten Gases und Menge des

folgt berechnen:

Losungsmittels in der fllissigen Phase berechnen:

n(L;as [mol] = niGrclzs - ngas ’ (4.14)
ngolv [mol] = niGrclzs - nIS/olv . (4.15)

AnschlieSend ist es moglich den Molenbruch des geldsten Gases zu ermitteln:

XGas [_] = Y, . (4.16)

Da am Anfang der Auswertung der Molenbruch des Gases in flissiger Phase als Eins
angenommen wurde, soll noch die Volumenanderung (VgLaS) durch das in der flissigen Phase
geloste Gas (der Gleichung (4.7) entsprechend) bericksichtigt werden. Daflir werden Iterationen
der Gleichungen von (4.7) bis (4.16) mit Berechnung der Molenbriiche und der Phasenvolumen
durchgefiihrt. Nach einigen Zyklen nehmen die berechneten Phasenvolumina, Molenbriiche und
Partialdriicke der Komponenten einen konstanten Wert an. Normalerweise gewahrleisten 3 -4

Iterationszyklen eine ausreichende Genauigkeit.

4.5 Auswahl der Systeme und Messergebnisse

Nach der kompletten Vorbereitung der Apparatur wurde zunachst eine Testmessung
durchgefihrt, um magliche Fehlerquellen auszuschlieBen. Als Testsystem fiir die GLE-Messung
wurde die Loslichkeit von CO, im reinen Wasser ausgewahlt. Abbildung 4-9 zeigt, dass sich die
Ergebnisse der Testmessung in guter Ubereinstimmung mit in der Literatur vorhandenen Daten

befinden.
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In der Arbeit von Kiepe et al. [51] wurden die Messergebnisse bei anderen Isothermen mit

verschiedenen Autoren verglichen.

Mit dem Ziel der Erweiterung der VTPR-LIFAC-Matrix und der Entfernung der Liicken in der
Parametermatrix wurden fir die Messung Gaskomponenten mit einer CH,-Gruppe ausgewahlt:
gasformige Alkane, wie Ethan und Propan. Die Gasléslichkeit wurde in der wasserigen KCI- und
NaCl-Lésungen bei 80 °C untersucht. Als Losungsmittel wurde bidestilliertes Wasser verwendet.
Trotz weiter Anwendung von Systemen mit diesen Komponenten fehlen noch zuverlassige
experimentelle Daten fiir solche Systeme. Diese wurden in dieser Arbeit erstmals ermittelt. Die

Reinheit anderer Komponenten ist in der Tabelle 4-1 dargestellt.

Komponente Formel Reinheit
Kohlenstoffdioxid Cco, 99,95 Vol.-%
Ethan C,Hs 99,95 Vol.-%
Propan CsHg 99,5 Vol.-%
Kaliumchlorid KCl 99,5 Gew.-%
Natriumchlorid NaCl 99,5 Gew.-%
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Die untersuchten Systeme sind in Tabelle 4-2 aufgelistet.

Salzkonzentration, | Temperatur, Druck,

Gas Losungsmittel Salz

m [mol/dm3] [K] [bar]

CO, Wasser - - 353 0-130
Ethan Wasser - - 353 0-130
Ethan Wasser NaCl 1,0; 3,5 353 0-130
Ethan Wasser KCl 1,0;3,5 353 0-130
Propan Wasser - - 353 0-27
Propan Wasser NaCl 1,0; 3,5 353 0-27
Propan Wasser KCl 1,0; 3,5 353 0-27

In Abbildung 4-10 und Abbildung 4-11 sind die Messergebnisse fiir die Ethan- und
Propanldslichkeit in Wasser und Salzlésungen mit unterschiedlichen Konzentrationen dargestellt.

Die dazugehdrigen Messdaten sind im Anhang (Tabelle I-5 und Tabelle 1-6) tabelliert.

Die durchgezogene Linie stellt die Beschreibung der Daten mit dem VTPR-LIFAC-Modell dar.
Um die ,Gas-lon“-Parameter mit hoherer Qualitdt anzupassen, sollen die VTPR-Parameter
»Gas-Losungsmittel” eine prazise Beschreibung der Gasloslichkeit in dem reinen Losungsmittel
gewadbhrleisten. Die vorhandenen originalen VTPR ,,CH,-H,0“-Parameter wurden fir verschiedene
Komponenten im breiten Druck- bzw. Temperaturbereich angepasst. Diese zeigten relativ starke
Abweichung bei der Beschreibung von sehr kleinen Mengen der im Wasser geldsten Alkane.
Aus diesem Grund wurden die Parameter neu anhand der Messdaten angepasst. Darauffolgend
wurden gemeinsame ,Gas-lon“-Parameter angepasst. Die Parameter sind Tabelle -1 und

Tabelle I-2 zu entnehmen.
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5 Beschreibung des Phasengleichgewichtes von Polymersystemen

Polymere haben sehr breite Anwendung im unseren Alltag. Diese finden in nahezu jedem
Industriegebiet, im Alltagsleben und Alltagstechnik, in der Medizin, im Bauwesen und
Landwirtschaft, sowie in der Raketen- und Raumfahrttechnik Anwendung. Die Anwendung
erfolgt in verschiedenen Formen, zum Beispiel als Plastik, Gummi, Fasern, Folien, Laken und
Emaille, Klebstoffen. In der chemischen Industrie haben die Membrantrennverfahren eine
wichtige Bedeutung. Fir die Entwicklung und Optimierung der Polymerprodukte, Polymer-
technologien, Synthesen (Polymerisation), StabilisationsmaBnahmen und Trennung der
Polymere aus der Reaktionsmasse werden vollstandige thermodynamische Daten lber die
reinen Polymere und polymerhaltigen Losungen bendtigt. Es werden oft die Daten uber
Schmelzpunkt, Loslichkeit, Phasengleichgewicht in den Systemen ,Polymer-Monomer” bzw.
»Polymer-Losungsmittel” benétigt. Die experimentellen Untersuchungen der Polymersysteme
werden sehr oft durch die hohe Viskositdt der Polymerlésungen, schlechte Loslichkeit einiger
Polymeren in Losungsmitteln, sowie durch relativ niedrige thermische Stabilitat erschwert.
Die thermische Zersetzung der Polymere fangt sehr oft schon unterhalb des Schmelzpunktes an,
sodass die Auswahl moglicher Untersuchungen begrenzt ist. Eine weitere Schwierigkeit bei der
Untersuchung und Sammlung experimenteller Daten Uber Polymere liegt in der Beeinflussung
des Polymerisationsgrades und der Polydispersitdat auf das thermodynamische Verhalten der
Polymere und Polymerlésungen. Obwohl das Interesse an Polymeren in letzten Jahrzehnten
stiandig zunimmt, fehlt es an einer ausreichenden experimentellen Basis, sowie universellen
mathematischen Methoden zur Beschreibung dieser Daten. Diese Problematik wurde zum
Beispiel in der Arbeiten von Walas [28] und Bondi [52], sowie von anderen Autoren erwahnt.
Aus diesen Griinden hat die Entwicklung — gestlitzt auf einer guten theoretischen Basis — von
universellen Beschreibungs- und Voraussagemodellen fiir die thermodynamischen Eigenschaften

der Polymersysteme eine groRe Bedeutung.
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5.1 Modelle zur Beschreibung des Phasengleichgewichtes in Polymersystemen

Die bis zum heutigen Tag entwickelten und oft angewandten Berechnungsmethoden kdénnen

folgendermaRen unterteilt werden:

auf der Flory-Zustandsgleichung basierte Methoden;
— Gruppenbeitrags-Aktivitdtskoeffizientmethoden;
— auf der Lattice-Fluid Theorie basierte Methoden;

— auf der Wertheim-Stoérungstheorie basierte Methoden.

5.1.1 Auf der Flory-Zustandsgleichung basierte Methode

Auf der kanonischen Zustandssumme fiir reine Fllssigkeit von van der Waals und dem
Zellenmodell von Prigogine [53], [54] basierend haben 1964 Flory et al. [55] die
Zustandssummenfunktion fir langkettige Molekile entwickelt. Dabei werden die Molekiile als

aus einzelnen Segmenten bestehende Substanzen betrachtet:

Z = (nv)M(9Y/3 - 1)3cn exp (—Z—;{;) ) (5.1)

dabei ist ¥ = v/v*, v* — das ,reduzierte” molare Volumen, n — Anzahl der Molekile im System;
€ — potenzielle Energie pro Segmentoberfliche q. Der Exponent 3Cn mit dem einstellbaren
Parameter C driickt den Freiheitsgrad des Molekiilsegments multipliziert mit der Anzahl der

Molekdile n aus.

Die Flory-Zustandsgleichung (Flory-EQS) kann in reduzierter Form wie folgt geschrieben werden:

p1/3 1

= = — == 5.2
p13 -1 oT (5:2)

|3

Flory-EOS ist speziell zur Beschreibung fllissiger Polymerlésungen entwickelt worden, dabei
wurde die Beschreibungsqualitat der Dampfphase vernachldssigt. Auf der Basis der Flory-
Gleichung wurde 1986 die Gruppenbeitragsmethode (GC-Flory EOS) von Holten-Andersen et al.
[56] und Chen et al. [57] entwickelt:
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Po  nRT ('3 +C\ E“
?= - (53)

v \p1/3 -1

Die GC-Flory EOS unterscheidet sich von der Flory EOS durch: genaueren Ausdruck des freien
Volumens; den Beitrag der attraktiven Energie E®''"; einen dreiparametrigen Ausdruck fiir den
externen Freiheitsgrad C. Der Beitrag der attraktiven Energie ist eine Funktion der
Wechselwirkungsenergie, der Oberflaiche und dem Volumen der Molekiile. Diese Parameter

werden Uber das Gruppenbeitragsprinzip berechnet.

Die GC-Flory EOS ist weniger genau als UNIFAC-FV-Methode [58]. Sie hat aber den Vorteil, dass

keine experimentellen Dichten der reinen Komponenten zur Berechnung benotigt werden.

5.1.2 Gruppenbeitrags-Aktivitatskoeffizientenmethode

Besonders interessant sind die Methoden, deren Berechnung auf Reinstoffeigenschaften bzw.
Strukturgruppen der Monomere basieren. Mithilfe von diesen Modellen kann der
Zusammenhang der Eigenschaften zwischen den gut untersuchten niedermolekularen Stoffen
(Monomeren) und entsprechenden Polymeren erhalten werden. Die erste Gruppenbeitrags-
methode zur Beschreibung der Polymersysteme wurde 1978 von Oishi und Prausnitz [59]
vorgestellt. Bei der Entwicklung des auf der UNIFAC-Methode basierten Modells sind sie zum
Entschluss gekommen, dass das UNIFAC-Modell nicht direkt zur Beschreibung von
Polymersystemen angewendet werden kann. Bei der Berechnung von Aktivitdtskoeffizienten der
Losungsmittel berechnete das UNIFAC-Modell in der Original-Form zu niedrige Werte. Es stimmt
mit der Hypothese von Flory [60] und Patterson [61] Uberein, dass beim Mischen eines
Loésungsmittels und eines Polymers die Anderung des freien Volumens einen positiven Beitrag
zur Aktivitdt der Lésungsmittelkomponenten beitrigt. Die Anderung des freien Volumens ist
wegen der hoheren molekularen Masse der Polymere und hoherer Asymmetrie des Systems im
Vergleich mit niedermolekularen Losungsmittelgemischen viel bedeutsamer. In konventionellen
niedermolekularen Losungsmittelgemischen, bei weit vom kritischen Punkt entfernten
Bedingungen, sind alle Molekile der Komponenten im System relativ gleich verteilt.
In der Polymerlosung sind die groReren Polymermolekiile viel dichter gepackt als die
Losungsmittelmolekiile — der Effekt des freien Volumens darf nicht auller Betracht gelassen
werden. Auf der two-liquid lattice theory basierend, wird im UNIFAC- bzw. UNIQUAC-Modell der

Effekt des freien Volumens nicht ausreichend berlicksichtigt. Zur Bericksichtigung dieses
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Beitrags zur Aktivitat, modifizierten Oishi und Prausnitz das UNIFAC-Modell fiir die Beschreibung
von Polymersystemen — UNIFAC-FV-Modell (,FV“ - von engl. ,free volume”) [59].

Die Beriicksichtigung des freien Volumens folgt im Modell mithilfe der Einflihrung eines

zusatzlichen Terms yifv in die Gleichung (2.30) des UNIFAC-Modells:
IR A S ZAl o A (5.4)

Der Term yifv wurde aus der Flory-Huggins-Gleichung [62]-[64] abgeleitet. Die UNIFAC-FV ist
eine von den ersten Gruppenbeitragsmethoden, die eine gute Beschreibung der verschiedenen
Polymersysteme ermoglichte, obwohl es noch bei der Berechnung mancher Systeme mit Kohlen-

wasserstoffen und aromatischen Verbindungen mit einigen Polymeren Probleme gab [65].

Eine weitere und bedeutsame Verbesserung zur Beschreibung der thermodynamischen
Eigenschaften von Polymersystemen ist die Entwicklung des ELBRO-FV-Modells, die von
Kontogeorgis, Tassios et al. 1993 [66] erreicht wurde. Auf dem UNIFAC-Modell basierend, wurde
ein weiteres Modell mit unverdndertem Restanteil-Term und der Anwendung der im UNIFAC-
Modell vorhandenen Parameter entwickelt. Der kombinatorische Term wurde durch einen
neuen Term zur Berlicksichtigung des Einflusses des freien Volumens ersetzt. Die modifizierte

Gleichung zur Berechnung der Aktivitatskoeffizienten nimmt folgende Form an:
Iny; = lnyifv +Iny/*. (5.5)
Der Beitrag der Exzessentropie zum Aktivitatskoeffizient wird durch die lnyifvreprésentiert.

Der Term des freien Volumens wird mithilfe der von Elbro et al. in 1990 [67] vorgeschlagenen

Gleichung berechnet:

ol ol
lnyifvzln 1 -, (5.6)
Xi Xi
mit
fv
XV
ol? ek B (5.7)
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Der Term des freien Volumens vifv wird als Differenz zwischen dem molaren Volumen v; und
Eigenvolumen v; berechnet:

Es wurde vermutet, dass das Eigenvolumen mit dem van der Waals-Volumen identisch ist.
Das van der Waals-Volumen wurde nach Bondi [16] berechnet. Das ELBRO-FV-Modell, oft auch
als entropic-FV genannt, zeigt bessere Ergebnisse bei der Beschreibung stark polarer

Losungsmittel und hohen Temperaturen (iber 100 °C).

Fir Systeme, die keinen Beitrag zur Mischungsenthalpie aufweisen (so genannte athermale
Systeme; zum Beispiel Systeme aus PE, PIB und Kohlenwasserstoffe), haben Kontogeorgis et al.
einen zusatzlichen empirischen Staverman-Guggenheim- (SG-) Korrekturterm aus dem
kombinatorischen Anteil des UNIFAC-Modells in die Gleichung (5.6) eingefligt [66].
Das erweiterte Modell wurde als GK-FV-Modell bezeichnet. Da der SG-Korrekturtherm nur einen
positiven Wert beitragen kann, wird das GK-FV-Modell fiir athermale Systeme verwendet, wenn
die mit dem ELBRO-FV-Modell berechneten Aktivitdtskoeffizienten kleiner als die

experimentellen Werte sind.

5.1.3 Auf der Lattice-Fluid Theorie basierte Methode

Von anderen Autoren wurden Modelle zur Beschreibung der Polymersysteme, die auf der Basis
von Panayiotou und Vera [68] 1982 publizierten Lattice-Fluid Modell basieren, vorgeschlagen,
wie zum Beispiel 1990 von High und Danner [69]. Die zur Beschreibung von Polymersystemen
Panayiotou-Vera modifizierte Gleichung wurde als GCLF (engl.: Group Contribution Lattice-Fluid)

Zustandsgleichung bezeichnet und hat folgende Form:

ﬁ_ 0% z (D4 (q/r)—1\ 6°

Die Systemparameter (P, T und v) werden in ,reduzierter” Form dargestellt und kdnnen mithilfe
der einstellbaren Parameter in absolute Werte umgerechnet werden. Diese Parameter sind die
Wechselwirkungsenergie €;; und das Referenzvolumen v*. Die Wechselwirkungsenergie wird

Uber gruppenspezifische Wechselwirkungsparameter bestimmt, die mit Hilfe von Gleichung 2.38
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der UNIFAC-Methode berechnet wird. Das Referenzvolumen wird analog zur UNIFAC-Methode

Uber die anpassbaren Volumenparameter berechnet.

Da dieses Modell zur Beschreibung der niedermolekularen Systeme entwickelt wurde und somit
das Gruppenbeitragsprinzip nutzt, weist es die Vorteile der Gruppenbeitragsmethoden auf.
Zur Berechnung wird nur die Information tber die Molekilstruktur des Monomers, auf Basis der
niedermolekularen Komponenten angepasst, der  Wechselwirkungsenergie- und
Referenzvolumenparameter benotigt. Das GCLF-Modell zeigt gute Ergebnisse bei der
Beschreibung von Polymersystemen mit unpolaren Komponenten. Die Beschreibungsqualitat ist
jedoch fiir manche Polymersysteme nicht ausreichend. Fir viele Systeme mit polaren
Komponenten und Systemen mit quaterndren C-Atom in der Polymerkomponente wurde
schlechte Beschreibungsqualitdt nachgewiesen [66], [70]. Das auf dem UNIFAC-Modell basierte

Berechnungsmodell zeigt bei diesen Systemen bessere Ergebnisse.

Im Jahr 1996 wurde das GCLF-Modell von Lee und Danner [70] durch die Modifikation der
Mischungsregel und Einfiihrung von bindaren Wechselwirkungsparametern, sowie durch die Gber
guadratische Gleichung optimierte Temperaturabhangigkeit der Wechselwirkungsenergie und
dem Referenzvolumen verbessert. Zusatzlich wurde im mod. GCLF-Modell ein bindrer
Wechselwirkungsparameter zur Berechnung der Wechselwirkungsenergie eingefiihrt.
Uber deren Anpassung an experimentelle Daten wird eine hohe Beschreibungsqualitit auch fir
die schwer voraussagbaren Systeme erreicht. Mit den vorhandenen Modifikationen wurden die
Berechnungsergebnisse des Modells deutlich verbessert, sind aber mit héherem Aufwand in der
Vorbereitung der anpassbaren Parameter und teilweise mit verlorener Voraussagefahigkeit des
Modells verbunden. Die Beschreibungsqualitit der experimentellen Daten mit dem
mod. GCLF-Modell ist der revidierten GC-Flory- und den ELBRO-FV-Modellen &hnlich.
Ein Vergleich der Resultate wurde fiir einige Systemen mit der modifizierten und original GCLF,
der revidierten GC-Flory, der UNIFAC-FV und der ELBRO-FV in der Arbeit von Lee und Danner
[70] durchgefiihrt.

5.1.4 Auf der thermodynamischen Storungstheorie basierte Methode

Diese Methoden basieren auf der Wertheim-Stérungstheorie erster Ordnung [71]-[73] fur
Kettenmolekiile, die nicht zur Beschreibung von Polymersystemen speziell entwickelt wurden.

Diese Methode eignet sich jedoch sehr gut zur Beschreibung von Polymersystemen, da die
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Komponentensysteme als eine Kettenstruktur mit einer beliebigen Anzahl der Kettensegmente
betrachtet werden. Eine der bekanntesten Methoden ist die , Statistical associating fluid theory”
(SAFT) Methode. Diese wurde 1988 von Chapman et al. [74]-[76] durch Anwendung der
Wertheim-Theorie und Erweiterung dieser fiir Gemische entwickelt. Die SAFT-Zustandsgleichung

nutzt folgenden Ausdruck firr die freie Helmholtzenergie:

a’es = qSed 4 gchain 4 jassoc (5.10)
dabei bericksichtigt a’¢9-Term die ,Segment-Segment“-Wechselwirkungen (,hard-sphere”
repulsive Krafte), wie zum Beispiel Lennard-Jones-Wechselwirkungen; der Term a¢h®n
berlicksichtigt  kovalente kettenférmige  Verbindungen zwischen den Segmenten
(Kettenformation fir nichtspharische Molekiile); der Term a%55°¢ beriicksichtigt die spezifische

,site-site“-Wechselwirkungen zwischen den Segmenten (Assoziation).

Folgende Gleichung zeigt die Abhangigkeit der Terme von den systemspezifischen Variablen:

a™ =a%®9(m-p,T;0,€) + a"*(p;d,m) + a®°(p,T; d, 4B, k45), (5.11)

mit m — Anzahl der Segmente in der Molekiilkette, p — molare Dichte des Segments,
o — Segmentdurchmesser, € — Lennard-Jones-Wechselwirkungsenergie, d — ,hard-sphere”-
Durchmesser; die Assoziierungsparameter fiir jede ,site-site“-Wechselwirkung: €48 — Parameter

der Assoziationsenergie, k4

— Assoziierungsvolumenparameter. Die Reinstoffparameter werden
aus dem Dampfdruck und der Dichte der Reinstoffe berechnet, die Assoziierungsparameter

werden mithilfe der Daten liber das Phasengleichgewicht berechnet.

Da das SAFT-Modell sehr gute Ergebnisse bei der Beschreibung der Reinstoffeigenschaften und
der Phasengleichgewichte bindrer Systeme liefert und ein gutes Entwicklungspotenzial aufweist,
werden verschiedene Modifikationen von anderen Autoren entwickelt. Eine von diesen
Modifikationen wurde 2001 von Gross und Sadowski [77] als PC-SAFT-Modell entwickelt.
Diese wurde liber Anwendung der Stérungstheorie von Barker und Henderson [78], [79] zur
Berechnung des Kettenterms im SAFT-Modell entwickelt. Das PC-SAFT-Modell wurde zur
Beschreibung und zur Voraussage nicht-assoziierender Systeme ausgebaut und eignet sich sehr
gut fir niedermolekulare Systeme, sowie flir Polymersysteme. Im Folgenden werden die

wichtigsten Gleichungen des PC-SAFT-Modells dargestellt.
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Das PC-SAFT Modell besitzt folgenden Ausdruck fiir die freie Helmholtzenergie:
ares = ahc + gaisp (5.12)
Der Term @"¢ ist dem Term ac"*m des SAFT-Modells dhnlich und stellt radiale ,site-site”

Verteilung in der ,hard-chain“-Fluid (,hard-sphere“-Referenzbeitrag) dar; a®*P stellt den Beitrag

der Dispersionskrafte dar.

dhc =m &hs _ z X (m — 1) In gus(o'u) (513)

i

mit der mittleren Segmentanzahl m:

i

Der Term a” stellt die freie Helmholtzenergie fiir das ,,hard-sphere“-Fluid dar:

s A 1365 3 3
R ((rnasacernad Lt L N

Der Term gﬁs ist die radiale Dispersionsfunktion fiir das ,hard-sphere“-Fluid:

1 didj 3¢, didj 2 2(22
gu (1-103) + <di + d}.) (1-0,)2 + <di n dj) A=) (5.16)
mit
G =2p Y xmid] n€{0,1,2,3). (5.17)

Der temperaturabhangige Segmentdurchmesser ist folgendermaRen definiert:

d; = g, [1 ~0,12 exp( 3ﬁ)] (5.18)
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Der Dispersionsbeitrag zur freien Helmholtzenergie wird mit folgender Gleichung berechnet:

Gdisp = —27tp11(m?1)m2603 — npmC,1,(n, ﬁ)m2€20'3 , (5.19)

mit der Packungsdichte n = {5, folgendem Ausdruck fir die Kompressibilitat C; :

h 1
C, = 1+th+paZC =
dp

(1 . 8n — 2n? 20m — 27n% + 1213 — 2174)

s LI S e e T e 2

(5.20)

und

E..
m2eo3 = z z XX mym; (k—l;,) o, (5.21)
ij

2.2,3 AR
m?e?g3 = Zinxjmimj (ﬁ) i} - (5.22)
i j

Die Kombinationsregel zur Bestimmung der Segmentdurchmesser (o;;) und Lennard-Jones-

Wechselwirkungsenergie (€;;) der unterschiedlichen Segmente:
1
0 =5 (Ui + Uj) ) (5.23)

Eij = ﬂ/EiEj(l — kU) . (524)

Die Integrale der Stérungstheorie:

6

L) = ) ey, (5.25)

i=0

6
L) = ) b’ (5.26)
i=0
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Die Koeffizienten a; und b; sind von der Kettenldange abhangig:

m—1 m—1m—2
——ay+

a;(mn' = ay; + ay; (5.27)

. m
bl(m)nl = bOi + Tbli + m TbZi , (528)

. m m
b;(m)n' = by; + Tbn’ + 7—1921' . (5.29)

Die genaue Herleitung dieser Gleichungen, sowie Beziehungen fiir verschiedene

thermodynamische GroRen sind bei Gross und Sadowski in [77] zu finden.

Zusammenfasend verfligt das PC-SAFT-Modell tiber folgenden Parameter:
— Qi Ay, Az; uUnd by;, by;, by — universelle Modellkonstanten;
— m; —Segmentanzahl, abhéngige von der Molekdlstruktur;
— 0; — Segmentdurchmesser und €; — Segmentenergieparameter, die an experimentelle
Daten der Reinstoffe angepasst werden;
— k;j — binarer Wechselwirkungsparameter, der an experimentelle Daten der Gemische

angepasst wird.

Die relativ geringe Anzahl der Parameter macht das PC-SAFT-Modell attraktiv fiir technische
Berechnungen und zur Voraussage der Gemischeigenschaften. Zur Beschreibung von binaren
und multikomponentigen Systemen wird nur ein bindrer Parameter (k;;) benétigt. Zunachst wird
dieser Parameter auf null eingestellt. Wenn die Beschreibung mit diesem Wert keine
ausreichende Qualitdt erreicht, kann dieser an experimentelle Daten angepasst werden;
dieses senkt jedoch die pradiktive Fahigkeit des Modells. Meistens zeigt das PC-SAFT-Modell eine
gute Beschreibungsqualitdt auch ohne die angepassten bindaren Parameter. Das Modell zeigt
universelles Verhalten und ist zur Beschreibung von Systemen aus Gasen, Losungsmitteln oder
Polymeren anwendbar. In Rahmen dieser Arbeit wird ein Vergleich der Beschreibungsergebnisse

mit dem universellen VTPR-Modell durgefiihrt und im Abschnitt 5.3.2 dargestellt.

Zusatzliche Information und nahere Erlauterungen zur Beschreibung der Polymersysteme mit

dem PC-SAFT-Modell sind in den Artikeln [80]-[82] wiederzufinden.
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5.2 VTPR-Modell zur Beschreibung von Polymersystemen

Da im VTPR-Modell das Gruppenbeitragsprinzip verwendet wird, kann das Modell ohne
signifikante Anderungen zur Beschreibung der Systeme mit langkettigen Molekiilen verwendet
werden. Das modifizierte VTPR-Modell zur Beschreibung von Polymersystemen wird als
VTPR-Poly bezeichnet (obwohl es sich nicht grundlegend vom Original-VTPR-Modell
unterscheidet). Um die Anzahl der wiederholenden Strukturgruppen in langkettigen Molekiilen
zu bericksichtigen, muss der Polymerisationsgrad betrachtet werden. Der Polymerisationsgrad
ist im VTPR-Modell leicht durch Anderung der Gleichung 2.39 zu beriicksichtigen.

Unter Berlicksichtigung des Polymergrades:

MPol mer
d= Y

= (5.30)
MMonomer
ergibt sich folgende modifizierte Gleichung 2.39:
oM
X = M (5.31)

- n,
Z] nvn XJ

Weitere Unterschiede bei der Berechnung von Polymersystemen im Vergleich zu
niedermolekularen Systemen sind:
a) fehlende experimentelle kritische Daten fiir Polymere, da die Messung durch die niedrige
thermische Stabilitdat der Polymeren erschwert wird bzw. unmoglich ist;
b) der Beitrag des freien Volumens, Erklarung dem Kapitel 5.1.2 zu entnehmen, soll bei der

Berechnung des Aktivitatskoeffizienten in Polymersystemen beriicksichtigt werden.

Um diese Besonderheiten der Polymersysteme zu bericksichtigen, werden die folgenden

Malnahmen angewendet:

a) Ermittlung der a- und b-Parameter ohne Verwendung der kritischen Daten
Zur Berechnung der a- und b-Parameter in kubischen Zustandsgleichungen werden kritische
Daten bendétigt. Da dieser Weg fiir Polymere nicht verfolgt werden kann, wurde von Louli und
Tassios [83] ein anderer Weg vorgeschlagen, bei dem die a- und b-Parameter anhand der

PvT-Daten angepasst wurden. Wobei die Verhéltnisse a/Mw und b/Mw von der molaren Masse
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des Polymers unabhangig sind. Die PvT-Daten wurden mithilfe der Tait-Korrelation

(Gleichungen (5.32) — (5.34)) und den von Rodgers [84] vorgeschlagenen Parameter ermittelt.

v(P,T) = v(0,T) {1 —CIn [1 + % } (5.32)

mit folgenden Polynom-Funktionen:
v(0,T) = ay + a;T + a,T?, (5.33)
B(T) = by + b;T + b,T?. (5.34)

Die von Louli und Tassios angepassten und in dieser Arbeit verwendeten a- und b-Parameter
werden im Anhang, Tabelle -7 dargestellt. Dieser Weg wurde 2004 zur Berechnung der a- und
b-Parameter in der Gruppenbeitragszustandsgleichungen PSRK von Li et al. [85] und VTPR von

Wang et al. [86] erfolgreich verwendet.

b) Beriicksichtigung des Beitrags des freien Volumens
In kubischen Zustandsgleichungen bzw. Gruppenbeitragszustandsgleichungen driickt der
b-Parameter den Volumenbeitrag aus (siehe Abschnitt 2.3.2.2). Dementsprechend ist der
einfachste Weg, den Betrag des freien Volumens in Polymersystemen mithilfe der Modifikation
des b-Mischungsparameters bzw. der modifizierten Kombinationsregel zu bericksichtigen.
Die Mischungsregel fiir den b-Parameter (Gleichung 2.51), kann in der generalisierten Form

geschrieben werden:

bE + bf
E _ i " 7jj
Der Exponent E hat einen direkten Einfluss auf den Wert des bindren Parameters b;; und kann
als eine einfache SteuergroBe angewendet wird. AuBerdem gilt: je groRer die Differenz zwischen
den b-Parametern fir individuelle Komponenten (zum Beispiel stark asymmetrische Systeme,

wie Polymerlosungen) ist, desto starker ist der Einfluss des Exponenten auf den ermittelten Wert
des bindren b;;-Parameters. Das bedeutet, dass bei stark asymmetrischen Systemen der

Exponent eine groRere Bedeutung hat. Die niedrigeren Werte des b;;-Mischungsparameters
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fihren zur Erhéhung der berechneten Dampfdriicke, so dass es fiir Polymersysteme einem
charakteristischem positiven Beitrag des freien Volumens entspricht. Im VTPR-Modell fir die
konventionellen Systeme wird ein Exponent von 0,75 verwendet. Um den ermittelten Wert des
b;;-Parameters zu erniedrigen, soll der Exponentenwert kleiner sein. Deshalb wurde von Wang

et al. [86] flir das VTPR-Poly-Modell ein Exponentenwert von 0,5 verwendet.

Der Vorteil dieser Losung liegt darin, dass keine zusatzlichen Terme bzw. Ausdriicke fir die
Berechnung des freien Volumens benétigt werden. Der Nachteil ist, dass die Anderung des freien
Volumens nicht komponenten- bzw. gruppenspezifisch ist, sondern mithilfe des konstanten
Exponentenwertes nur als eine DurchschnittgroRe betrachtet wird. Im Rahmen dieser Arbeit
wird der Einfluss der Exponentenwerte auf die Beschreibungsqualitdt der Polymersysteme
untersucht, um durch entsprechende Anpassung eine moglichst genaue Vorhersagequalitat der
experimentellen Daten zu erreichen. Der spezifisch angepasste Exponentenwert kann im
Folgenden fiir unbekannte Druck bzw. Temperatur angewendet werden. Damit wird das
Einsatzgebiet des anpassbaren Exponentenwertes mit dem k;;-Parameter im PC-SAFT-Modell

vergleichbar.

5.3 Optimierung des Exponentenwertes und Resultate

In Rahmen dieser Arbeit wurden 80 Polymersysteme mit gangigen Polymeren und
unterschiedlichem Polymerisationsgrad bzw. Molekiilmasse bei unterschiedlichen Temperaturen
untersucht. Fir die Berechnung der Polymersysteme wurden die entsprechenden
Monomereinheiten in der Datenbank als Komponente definiert. Als Standardexponent fiir die
Beschreibung der Polymersysteme wurde der oben genannten Arbeiten entsprechend der
Exponentenwert E von 0,5 ausgewahlt. Fir die Falle mit einer groReren Abweichung der
berechneten Werte wurde anhand der experimentellen Daten eine Optimierung des
Exponentenwertes vorgenommen. Dabei ist entscheidend, dass durch den angepassten
Exponenten eine verbesserte Beschreibungsqualitdt im ausgepragten bindren Bereich erreicht
wird und nicht im Bereich der reinen Komponenten. Aus diesem Grund wurden die
Abweichungen im Konzentrationsbereich von ca. (30 — 90) mol-% des Polymers im Gemisch
besonders kritisch betrachtet. Die Beschreibungsqualitdt soll sich im verdiinnten Bereich den
Ergebnisse des konventionellen VTPR-Modells anndhern und fiir die Reinstoffe identisch sein.

Abbildung 5-1 stellt ein typisches Beispiel fiir den Einfluss des Exponenten auf die Aktivitat dar.
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In diesem Beispiel weist der Exponentenwert von 0,75 fir das System ,Polypropylen-
3-Pentanon” bessere Resultate als andere Exponentenwerte auf. Die Unterschiede sind in
diesem Fall deutlich im Konzentrationsbereich von ca. (30 — 98) mol-% des Polypropylens in der
Mischung zu bemerken. Das Systemverhalten weist etwa einen niedrigen Beitrag des freien
Volumens auf, der Exponentenwert von 0,5 zeigt in diesem Fall einen zu groBen Korrekturbeitrag
auf, der falschlicherweise als negativer Beitrag des Raoultschen Gesetzes interpretiert werden

kann.

1,2 -
- e o-o:__o_?t?‘:’-?——-—
- ¢
s
=
ey
::g
=
£
<
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
x (LM)
VIPR(E=0,5) = = VIPR(E=0,75) — - VIPR(E=10) o T=29815K

Die untersuchten Systeme sind im Anhang Tabelle 1-8 dargestellt. Es sind die mittleren relativen
Abweichungen fiir die Beschreibung mit dem Standardexponent 0,75 und mit den angepassten
alternativen Exponentenwerten (fir Falle, die Uber eine hohe Abweichung beim
Standardexponent verfligen) zusammengefasst. Bei der Anpassung der Exponentenwerte wurde
die Beschreibungsqualitat der ,Losungsmittel-Monomer” Systeme entsprechend mit dem
konventionellen VTPR-Modell kontrolliert, um den Einfluss der nicht-optimalen Wechsel-
wirkungsparameter auszuschlieRen. Der Exponentenwert wurde auf der Basis der Minimierung
der mittleren relativen Abweichung und der Analyse der graphischen Ubereinstimmung der

berechneten und experimentellen Werte durchgefiihrt.

Die Verteilung des optimalen Exponentenwertes fiir die untersuchten Systeme zeigt die einfache

statistische Analyse. Die Analysenergebnisse sind in Tabelle 5-1 und im Kreisdiagramm
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(Abbildung 5-2) dargestellt. Die gleichen Systeme bei unterschiedlichen Temperaturen und
molekularen Massen des Polymers wurden aus der Analyse ausgeschlossen. Die Analyse zeigt,
dass der Exponentenwert von 0,5 fiir ca. die Halfte der Systeme optimal ist. Der Systemanteil mit
einem optimalen Exponent von 0,75 aus dem Original-VTPR-Modell ist fir 27 % optimal. Die
Schlussfolgerung daraus ist, dass diese Systeme einen sehr schwachen Einfluss des freien
Volumens auf die Aktivitat der Komponenten haben. Es ist anzumerken, dass der groRte Anteil
solcher Systeme als Losungsmittel aromatische Verbindungen mit Substituenten oder verzweigte
Kohlenwasserstoffe beinhalten. In ca. 24 % der Falle nimmt der Exponent einen anderen
optimalen Wert an. Diese abweichenden Fille setzen sich wie folgt zusammen:
— fir 14 % ist der optimale Exponentenwert 0,625, der auf einen mittelstarken Einfluss des
freien Volumens hinweist;
— 4 % verfligen einen optimale Exponentenwert von 0,45, der auf einen starkeren Beitrag
des freien Volumens hinweist;
— in 6 % der Systeme zeigt der Exponentenwert 1,0 bessere Ergebnisse, der auf einen

positiven Beitrag des freien Volumens auf die Aktivitdt der Lésungsmittel hindeutet.

Bessere Anzahl der Anteil der
Exponent Systemen Systemen
E=0,45 2 4%
E=0,5 28 55 %
E=0,625 7 14 %
E=0,75 14 27 %
E=1,0 3 6 %

E=1,0; 6%

E=0,45;4%
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Aus den Untersuchungsergebnissen ldsst sich schlieRen, dass es keinen konstanten
Exponentenwert gibt, der fiir alle Polymersysteme hohe Beschreibungsqualitat gewahrleistet.
Der Exponentenwert weist einen sensitiven Einfluss auf die b-Mischungsparameter und
Berechnungsergebnisse des Modells auf. Die Art und Struktur der Molekiile im Polymersystem
hat einen Einfluss auf das Mischungsverhalten. Die Systeme mit verzweigten
Losungsmittelmolekilen oder verzweigten Monomeren weichen von anderen Systemen ofter ab
und weisen meistens einen schwacheren Beitrag der freien Volumens auf, sodass es einem
groBeren Exponentenwert entspricht. Es wurde kein Temperatureinfluss auf die
Beschreibungsergebnisse mit einem optimierten Exponentenwert festgestellt. Das bedeutet,
dass der flir ein System bei bestimmter Isotherme angepasste Exponentenwert flir andere

Temperaturen ebenfalls anwendbar ist.

Um eine hohe Beschreibungsqualitat des Modell zu gewahrleisten, bleibt der Exponentenwert
als ein einstellbarer Parameter, der bei hohem Genauigkeitsanspruch an mindestens einem
experimentellen Datensatz (eine Isotherme) Uberprift bzw. angepasst werden sollte. Dies ist
eine weit verbreitete Losung bei den Polymer-Modellen, wie im Abschnitt 5.1 gezeigt wurde.
Als Startwert wird der Exponentenwert 0,5 gewahlt, da dieser bei einem grofReren Anteil der

Systeme das beste Ergebnis liefert.
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5.3.1 Resultate fiir Polymersysteme mit dem VTPR-Poly-Modell

In diesem Abschnitt sind Resultate fiir einige Systeme mit dem VTPR-Poly-Modell dargestellt.

Abbildung 5-3 und Abbildung 54 zeigen die hohe Beschreibungsqualitdt der experimentellen

Daten mit dem VTPR-Poly-Modell beim Standardexponent von 0,5.
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Die Berechnung erfolgt mit den Original-VTPR-Parametern ohne Anpassung des

Exponentenwertes. Als zusatzliche Information werden nur die molare Masse des Polymers und

die aus den PvT-Daten berechneten a- und b-Parameter verwendet.
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Die Abbildungen 5-7 — 5-11 stellen die Beispiele der Systeme, bei denen fiir die Erreichung einer

besseren Beschreibungsqualitdt eine Anpassung des Exponentenwertes bendtigt wird.
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Bei der Beschreibung der Systeme ,PVAc-Toluol” (Abbildung 5-7) und ,PBD-Ethylbenzol”
(Abbildung 5-8) zeigt der Exponentenwert von 0,75 (Standardwert aus dem Original-VTPR-

Modell) bessere Ergebnisse. Fiir die Anpassung des Exponentenwertes fir jedes System ist nur

ein experimenteller Datensatz bei einer Temperatur erforderlich.
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Beim System ,LDPE-Pentan” (Abbildung 5-9) zeigt sich ein starkerer Einfluss des freien
Volumens auf die Komponentenaktivitat, daher wird ein kleinerer Exponentenwert von 0,45 zur

Verbesserung der Beschreibung angewendet.
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Folgende Systeme sind Beispiele flir Ausnahmefalle von der Hypothese von Flory [60] und
Patterson [61] Uber den Einfluss des freien Volumens auf die Komponentenaktivitdten.
In diesen Fallen zeigen die Polymersysteme eine positive Abweichung von den entsprechenden
»Losungsmittel-Monomer“-Systemen, deren Exponentenwert 0,75 entspricht. Eine bessere

Beschreibung wird mit einem Exponentenwert von 1,0 erreicht.
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5.3.2 Vergleich der VTPR-Poly-Resultate mit dem PC-SAFT-Modell

Um die Qualitat des VTPR-Modells im Bereich der modernen und universellen Modelle zur
Beschreibung der Polymersysteme zu ermitteln, ist ein Vergleich mit den anderen Modellen
notig. Das im Abschnitt 5.1 beschriebene PC-SAFT-Modell zeigt gute Resultate fir Systeme mit
unterschiedlichen Komponentenklassen, die keine aufwendige Parameteranpassung bendtigen.
Aus diesem Grund wird der Vergleich der Resultate beider Modelle interessant und stellt eine
relative Qualitatsbewertung dar. In diesem Abschnitt wird deshalb ein Vergleich der Resultate

fiir Polymersysteme mit dem VTPR-Poly- und dem PC-SAFT-Modell dargestellt.

Abbildung 5-12 zeigt die Beschreibung des Systems ,PS-Cyclohexan”. Das VTPR-Poly-Modell
ergibt gute Resultate mit dem Standardexponent flir Polymersysteme von 0,5 — es wird keine
Anpassung des Exponentenwertes bendtigt. Das PC-SAFT-Modell mit k; von 0 zeigt dhnliche

Resultate mit geringfligigen Abweichungen von den experimentellen Daten.
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In Abbildung 5-13 zeigt das VTPR-Poly-Modell mit einem Exponentenwert von 0,5 eine gute
Beschreibungsqualitdt des Systems ,PS-Cyclohexan”. Das PC-SAFT-Modell ohne angepasste
Parameter k; zeigt starke Abweichungen von den experimentellen Daten. Die Anpassung des
Parameters kj an die experimentellen Daten ldsst die Abweichungen minimieren, sodass beide

Modelle dann fast identische Beschreibungsqualitat aufweisen.
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Um die hohe Beschreibungsqualitat des Systems ,PVAc-i-Butanol” (Abbildung 5-14) mit dem
PC-SAFT-Modell zu erreichen, wird der Parameter kj fir jede Isotherme separat angepasst.
Dementsprechend wird fiir eine qualitative und sichere Beschreibung eine grolle Anzahl an
experimentellen Daten benétigt. Die angepassten Parameter werden nicht universell.
Fir das VTPR-Poly-Modell zeigt der Exponentenwert von 0,5 bessere Beschreibungsergebnisse

fur alle drei Isothermen.
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Fir die Verbesserung der Resultate des Systems ,PS-Aceton” (Abbildung 5-15) wurden
Anpassungen fir beide Modelle durchgefiihrt. Das System zeigt einen schwacheren Einfluss des
freien Volumens auf die Komponentenaktivitaten auf, somit betrdgt der optimale Wert des
Exponenten fiir das VTPR-Poly-Modell 0,625. Fir das PC-SAFT-Modell wird der Parameter k;
auf 0,03 angepasst, wobei die Resultate noch deutliche Abweichungen von den experimentellen

Daten aufzeigen.
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Fir das System ,PS-1-Propanol” (Abbildung 5-16) zeigt das VTPR-Poly-Modell eine perfekte
Beschreibung beim Exponentenwert von 0,5. Das PC-SAFT-Modell zeigt starke Abweichungen

und eine inkorrekte Neigung der Beschreibungskurve auch nach der Anpassung des

Parameters k.
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Zur besseren Beschreibung des Systems ,,PMMA-2-Butanon” (Abbildung 5-17) wird fiir das
VTPR-Poly-Modell der Exponentenwert von 0,625 bendétigt. Nach der Anpassung nahern sich die
Resultate beider Modelle an und zeigen eine gute Ubereinstimmung mit den experimentellen

Daten. Fiir das PC-SAFT-Modell wird in diesem Fall keine Anpassung des Parameters k;benétigt.
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6 Zusammenfassung und Ausblick

In der modernen chemischen Technologie werden hohe Anforderungen an die Sicherheit,
Nachhaltigkeit und Wirtschaftlichkeit gestellt. Fiir die Optimierung von Anlagen sind diverse
thermodynamische Reinstoff- und Gemischdaten notwendig. Dafiir sind die Methoden zur
Voraussage der Stoff- und Gemischeigenschaften von groBer Bedeutung. Steigende
Rechenleistung der Computer hat die Entwicklung solcher Methoden deutlich beschleunigt und
die Entwicklung von Modellen mit einer komplexen Gleichungsstruktur ermdglicht. Besonders
interessant sind die Methoden, die auf Basis der untersuchten bindren Stoffgemische, eine
zuverldssige Voraussage von Eigenschaften bindrer und multikomponentiger Systeme
ermoglichen. Ein solches modernes Modell ist das VTPR-Modell, das das Gruppenbeitrags-
konzept mit einer Zustandsgleichung kombiniert. Da das VTPR-Modell bei vielen Systemen sehr
gute Ergebnisse gezeigt hat, ist die Weiterentwicklung auf weitere Komponentenklassen
interessant. Dabei ist es wichtig, dass weitere Modifikationen des Modells die gleiche
Parameterbasis nutzen, um aufwendige Uberarbeitung der Parametermatrix zu vermeiden.
So darf die Grundstruktur des Modells nicht verandert werden. In dieser Arbeit wurde die

Entwicklung des VTPR-Modells fiir Elektrolyt- und Polymersysteme vorangetrieben.

Die Kombination des VTPR- und des LIFAC-Modells ermoglicht eine zuverlassige Beschreibung
der Elektrolytsysteme. Da das VTPR-LIFAC-Modell erfolgreiche Ergebnisse bei den ersten
einfachen Systemen gezeigt hat, wurde in dieser Arbeit der Schwerpunkt auf die Beschreibung
der Gasloslichkeit in elektrolythaltigen Systemen (EGLE) gelegt. Diese Daten sind schwer
zuganglich und es existiert keine Methode zur zuverldssigen Voraussage solcher Systeme.
Zunachst wurde das Fortran-Programm ,VTPR-LIFAC” entwickelt, das das kombinierte
VTPR-LIFAC-Modell mit allen angewendeten Gleichungen abbildet und die iterative Losung der
kubischen Gleichung ermdglicht. Die Beschreibung der in der Regel geringen Gasloslichkeiten
hangt stark von der Qualitat der Wechselwirkungsparameter ab. Fir die Ermittlung zuverlassiger
Parameter wurde das ,VTPR-LIFAC“-Programm fiir den Daten- und Parameteraustausch mit der
DDB, die statistische Bearbeitung der experimentellen Daten und simultane Parameter-
anpassung erweitert. Da die Berechnungsqualitdt der GLE-Systeme einen direkten Einfluss auf
die Beschreibung der EGLE-Systeme hat, wurden GLE-Parameter an eine groRe Anzahl
experimenteller Daten mit hoher Qualitdt angepasst. Da die durch Henry-Koeffizienten
ausgedriickten Gasloslichkeitsdaten nicht immer eindeutige Gleichgewichtskurven ergaben, war

eine statistische Bearbeitung der GLE-Daten mit einem in dieser Arbeit speziell fiir diesen Zweck
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entwickelten Fortran-Programm und eine Gegeniberstellung mit den HPV-Daten notwendig.
Basierend auf der vorbereiteten experimentellen Datenbasis wurde die VTPR-Parametermatrix
mit den erstmals im Rahmen dieser Arbeit flir das VTPR-Modell angepassten

»Gas-Losungsmittelgruppe”“-Parametern erweitert.

Zudem werden fiur die Beschreibung der Gasloslichkeit in den Elektrolytsystemen , Gas-lon“-
Wechselwirkungen bendtigt. Fiir die Beschreibung dieser werden sowohl VTPR- als auch LIFAC-
Parametersatze bendtigt, sodass sich in der Summe fiir jede Wechselwirkung 2 bis 4 binare
Parameter ergeben. Diese Parameter wurden in dieser Arbeit simultan fiir die unterschiedlichen
Systeme mit den ausgewahlten Gruppenkombinationen ,,Gas-lon” in einem weiten Temperatur-
und Salzkonzentrationsbereich angepasst. In diesem Schritt wurde eine Vereinheitlichung der
zahlreichen in der Literatur getroffenen Einheiten der Gas- und Salzkonzentrationen notwendig.
Die simultan angepassten ,Gas-lon“-Parameter sind temperatur- und konzentrations-
unabhangig, sodass eine sichere Voraussage der EGLE-Systeme bei unterschiedlichen
Temperaturen und Salzkonzentrationen gewahrleistet wird. Die flr die Parameteranpassung
vorhandenen experimentellen Daten wurden mithilfe umfangreicher selbstandig durchgefiihrter
Messungen der Loslichkeit gasformiger Alkane in Elektrolytlosungen bei verschiedenen
Salzkonzentrationen in einer statischen Apparatur vervollstiandigt. Mithilfe der angepassten
Parametersdtzen konnte die Modellparametermatrix entscheidend vergroRert werden.
Insgesamt wurden in dieser Arbeit 7 GLE- und 26 EGLE-Parametersatze fir gangige Gase (wie
gasformige Alkane, CO,, O,, N, H,S, SO,) und lonen (wie Na*, K*, Ca**, Mg*, Li*, NH,', CI’, Br,
S0,”, NO3) erstmals angepasst, die eine zuverlissige Voraussage von zahlreichen Systemen mit

beliebigen Kombinationen dieser Gruppen ermdéglichen.

Im zweiten Teil dieser Arbeit liegt der Schwerpunkt auf der Beschreibung von Polymersystemen.
Trotz des breiten Anwendungsgebietes und der hohen Bedeutung der Polymere gibt es wenig
Voraussagemethoden zur zuverlassigen Beschreibung von Polymersystemen, sodass sich hier
eine Llcke ergibt, die es zu schlieflen gilt. Dies ist besonders kritisch, da Polymersysteme relativ
schwer zu untersuchen sind und im Vergleich zu konventionellen Systemen weniger
experimentelle Daten vorliegen. Das im VTPR-Modell verwendete Gruppenbeitragsprinzip bietet
eine gute Moglichkeit mithilfe der gleichen Parameter Polymersysteme zu beschreiben.
Der Unterschied der Polymersysteme zu den niedermolekularen Gemischen liegt laut der
Hypothese von Flory und Patterson im starkeren Einfluss des freien Mischungsvolumens, der zu

hoheren Losungsmittelaktivitdten fuhrt. Um diesen Einfluss zu bericksichtigen wurde der
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Exponentenwert in der Kombinationsregel modifiziert. Bei den ersten Berechnungen wurde ein
Exponentenwert von 0,5 (im Gegensatz zum originalen Wert von 0,75) angenommen.
Mit weiteren leichten Modifikationen: Berechnung der a- und b-Parameter aus den PvT-Daten
und Bericksichtigung des Polymerisationsgrades konnen Polymersysteme mithilfe des VTPR-
Modells berechnet werden. Mit dem Exponentenwert von 0,5 zeigte das VTPR-Modell eine gute
Beschreibungsqualitat fir viele Systeme. Weitere Berechnungen zeigten jedoch, dass dieser
Exponent nicht fiir alle Systeme optimal ist. Deswegen wurde der Exponentenwert in dieser
Arbeit fir zahlreiche verschiedene Polymersysteme angepasst. Auf Basis durchgefiihrter
Berechnungen wurde bestatigt, dass der Exponentenwert von 0,5 fiir ca. 55 % der Systeme
optimal ist und damit als Standardwert fir das VTPR-Poly-Modell angenommen werden kann.
Der Exponentenwert von 0,75 wurde ebenfalls fiir viele Systeme angepasst und ist fir ca. 27 %
der untersuchten Systeme optimal. Fir andere Systeme (insgesamt ca. 24 %) wurden
Exponentenwerte von 0,4, 0,45, 0,6, 0,625 und 1,0 verwendet. Mithilfe des in dieser Arbeit
eingefiihrten variierbaren Exponentenwertes wurde eine zuverldssige Beschreibung fir alle
untersuchten Polymerysteme erreicht, auch fir diejenigen, bei der andere Modelle eine
mangelhafte Beschreibung aufweisen. Auf diese Weise konnte ein wichtiger Beitrag geleistet
werden, die zuvor beschriebene Liicke zu schlieRen, die die zuverlassige Beschreibung von

Polymersystemen erschwert.

Um die Qualitdt des VTPR-Poly-Modells im Vergleich zu anderen erfolgreich eingesetzten
Modellen zu bewerten, wurde anschliefend ein Ergebnisvergleich mit dem PC-SAFT-Modell
durchgefiihrt. Bei vielen Systemen zeigten beide Modelle zuverladssige und anndhrend identische
Beschreibungen. Um eine hohe Beschreibungsqualitidt zu erreichen, mussten fir das PC-SAFT-
Modell hadufiger die system- und temperaturspezifischen Parameter angepasst werden als beim
VTPR-Poly-Modell. Es ist anzumerken, dass fiir das VTPR-Poly-Modell bei einzelnen Systemen nur
ein Exponentenwert angepasst wurde, der flr alle Temperaturen eine hohe Beschreibungs-
qualitat solcher Systeme gewadhrleistet. Mit diesem Unterschied zeigt das VTPR-Poly-Modell
einen ausgepragten voraussagefahigen Charakter. Es kann herausgestellt werden, dass sich
hierdurch in der ingenieurwissenschaftlichen Praxis ein deutlicher Vorteil ergibt, da das
VTPR-Poly-Modell mit vergleichsweise geringem Aufwand zur Optimierung auch neuartiger

Prozesse einsetzbar ist.

Mithilfe dieser Arbeit wurde das Einsatzgebiet des VTPR-Modells erweitert. Es wurde gezeigt,

dass das Modell erfolgreich fiir verschiedene Stoff- und Systemklassen ohne Anderung der
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Grundstruktur und Parameterbasis angewendet werden kann. Die in dieser Arbeit gestellten und
erflllten Anforderungen an die Qualitat der Parameter und die Beschreibung der
experimentellen Daten ermdglichen eine zuverlassige Voraussage der zahlreichen Elektrolyt- und
Polymersysteme. Die dabei gezeigten Ergebnisse weisen die Universalitat und breite zuverlassige
Voraussagevermogen des VTPR-Modells nach, die das Modell fiir die Anwendung in
Prozesssimulatoren, thermodynamischen wissenschaftlichen und technischen Berechnungen in
verschiedenen Einsatzgebieten sehr attraktiv machen. Durch eine bestdandige Weiterentwicklung

des VTPR-Modells, kann auch in Zukunft das Einsatzgebiet kontinuierlich ausgeweitet werden.
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Summary and Conclusions

In modern chemical process technology high demands are placed on safety, sustainability and
profitability. For the optimization of chemical and petrochemical plants various thermodynamic
properties of pure components and mixtures are necessary. Therefore, methods for the
prediction of pure component and mixture properties are of great importance. Increasing
computing powers have significantly accelerated the development of such methods and allow
the development of models with a complex equation structure. Particularly interesting are
methods that allow an accurate prediction of properties of binary and multicomponent systems
on the basis of the studied binary mixtures. One of such models is the modern VTPR model,
which combines the group contribution concept with a cubic equation of state. Since the VTPR
model has shown very good results for many systems in the past, the continued development for
different component classes is of interest. In order to avoid complicated revisions of the
parameter matrix, it is important that further modifications of the model are based on the same
structure. The basic structure of the model shall not be changed. In this work the further

development of the VTPR model for electrolyte and polymer systems has been promoted.

The combination of VTPR and the LIFAC model allows an accurate description of electrolyte
systems. Because of the successful results of the VTPR-LIFAC model the focus of this work was
placed on the description of gas solubility in electrolyte solutions (EGLE). This data is problematic
to measure and there is no method for an accurate prediction of such systems. First, the Fortran
program “VTPR-LIFAC” was developed that reflects the combined VTPR-LIFAC model with all
applied equations. Additionally, the iterative solution of the cubic equation was made possible. A
description of the generally low gaseous solubility is highly dependent on the quality of the
interaction parameters. For the determination of reliable parameters the “VTPR-LIFAC” program
for the data and parameter exchange with the DDB, the statistical processing of the
experimental data and a simultaneous parameter adjustment was extended. Since the
prediction quality of the GLE systems has a direct influence on the prediction of the EGLE
systems, the GLE parameters have been fitted with a large number of experimental data with a
high quality. Gas solubility data in the form of Henry coefficient does not always yielded unique
equilibrium curves. Therefore a statistical treatment of the GLE data using a Fortran program
developed in the scope of this work and a comparison with the HPV data was necessary. Based
on the prepared experimental database the VTPR parameter matrix was expanded with “gas-

solvent group” parameters, which were fitted in this work.
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In addition, to predict the gas solubility in electrolyte systems “gas-ion” interaction parameters
are required. For this purpose as well VTPR as LIFAC parameter sets are required, so that in total
there are 2 - 4 binary parameters for each interaction. These parameters for the selected group
combinations “gas-ion” have been simultaneously fitted in this work for different systems within
a wide temperature and salt concentration range. In this step, a “standardization” of the
numerous units of gas and salt concentrations found in the literature was necessary. The
simultaneously fitted “gas-ion” parameters are temperature and concentration independent, so
that a reliable prediction of the EGLE systems is ensured at different temperatures and salt
concentrations. The existing experimental data for the parameter adjustment was completed by
own measurements, using the static indirect method for the determination of the solubility of
gaseous alkanes in electrolyte solutions at various salt concentrations. The model parameter
matrix was significantly extended by fitted parameters. Overall, 7 GLE and 26 EGLE parameter
sets for common gases (such as gaseous alkanes, CO,, O,, N,, H,S, SO,) and ions (such as Na*, K,
ca*, Mg*", Li*, NH,", CI, Br, SO,%, NO3) have been fitted in this work. These parameters allow an

accurate prediction of many systems with arbitrary combinations of these groups.

The second part of this work focused on the prediction of polymer systems. In spite of the wide
field of application and the importance of polymers, there are few prediction methods for the
accurate prediction of polymer systems. This is especially critical since polymer systems are
relatively problematic to measure and less experimental data is available than for conventional
systems. The group contribution principle used in the VTPR model provides a good path using
the same parameters to describe polymer systems. The difference of polymer systems compared
to low molecular weight mixtures is based according to the hypothesis of Flory and Patterson on
the stronger influence of the free mixing volume, which leads to higher solvent activities. To
account for this influence the exponent value of the combination rule was modified. The first
calculations were based on exponent value of 0.5, the original value was 0.75. With further slight
modifications — calculation of the a and b parameters from the PvT data and taking into account
the degree of polymerization — polymer systems can be described using the VTPR model. The
VTPR model using an exponent value of 0.5 showed a good description quality for many systems.
However, other calculations have shown that the exponent is not optimal for all systems.
Therefore, the exponent value was fitted in this work for many different polymer systems. On
the basis of numerous calculations it was confirmed that the exponent value of 0.5 is optimal for
about 55 % of the systems and can thus be adopted as the default value for the VTPR-Poly

model. The exponent value of 0.75 has also been fitted for many systems and is ideal for
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approximately 27 % of the investigated systems. For other systems (approx. 24 %) the used
exponent values were in the range of 0.4 — 1.0. Using the variable exponent values introduced in
this work an accurate description for all investigated polymer systems was achieved, even for
those for which other models showed a poor description. In this way, an important contribution

to high accuracy prediction methods for polymer systems was made.

To compare the quality of the VTPR-Poly model to other successfully employed models, a
comparison of results was subsequently carried out using the PC-SAFT model. In many systems,
both models showed accurate and nearly identical descriptions of polymer systems. To achieve
an accurate description the temperature and system dependent parameters of the PC-SAFT
model had to be adjusted more often than for the VTPR-Poly model. It should be noted that only
one exponent value was adjusted for the VTPR-Poly model for each system, which ensures an
accurate description of such systems at different temperatures. Thereby, the VTPR-Poly model
shows a strong predictive character. It should be pointed out that this results in a significant
advantage for the everyday engineering practice, since the VTPR-Poly model can be used with

little effort for the development and optimization of new processes.

In the course of this work the application area of the VTPR model has been significantly
extended. It has been shown that the model can be successfully applied to various components
and system classes without changing of the basic structure and basic parameters of the model.
The high quality of parameters established in this work allows an accurate prediction of
numerous electrolyte and polymer systems. The results demonstrate the universality and wide
accurate prediction capability of the VTPR model, which makes the model especially suited for
the use in process simulators and very attractive for as well scientific as technical

thermodynamic calculations in various application areas.
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Anhang

I. Anhang
Gruppen Gruppen- Wechselwirkungsparameter Systeme zur Temperatur Anzahl Rel. Abw.
nummer a[K] b c [1/K] Anpassung [K] der Daten in Xgas [%]
1 CH, | H,0 1 7 2975,0 90,672 -2,7988E-01 C,Hg-H,0 3534 13 6,23
7 1 1704,9 143,52 -4,1363E-01 C3Hg-H,0
CH, | H,0| 57 7 10201 | -38,292 3,8460E-02 CH4-H,0 Parameter wurden nach der Uberpriifung
7| 57| -1848,2 | 12,270 | -1,1590E-02 aus [42] Gbernommen
CO, | H,0 56 7 1852,9 2,2201 1,1100E-03 CO,-H,0 273,15 -534,15 827 15,11
7| 56| -1643,4 10,588 -1,0830E-02
0, H,O0 | 58 7| -503,96 | -1,0566 6,0600E-03 0,-H,0 273,15-477,59 78 2,47
7| 58 1488,4 0,3965 7,9000E-04
N, |HO| 60 7 2210,7 | -7,0804 7,3700E-03 N,-H,0 Parameter wurden nach der Uberpriifung
7| 60| -1877,1| 12,930 -1,0980E-02 aus [87] ubernommen
HS | H,0| 61 7| -228,81 | -0,6266 1,8280E-02 H,S-H,0 273,15 -574,15 951 8,18
7| 61| -504,51 5,2818 -6,8600E-03
SO, | H,O| 65 7 721,63 11,199 0 S0O,-H,0 273,15-393,33 214 9,73
7 65| -91,076 1,2411 0

) GLE-Parameter CH,-H,0 wurden nur fiir die untersuchten Systeme und Bedingungen angepasst und somit nicht universell auf andere Bedingungen

anwendbar sind. Sehe Erlauterungen im Kapitel 4.5.
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Wechselwirkungsparameter

Gruppen- SR MR Systeme zur Salzkonz. Temperatur Anzahl Rel. Abw.
Gruppen .
nummer K] b c b Anpassung (Xsarz) [K] der Daten | in Xgas [%]
a a
[1/K]
co, | Cr 56 | 130 | 95,909 0,58051 0 CO,-H,0-KCl 0,009 - 0,068 313,1-433,05
0,81778 2,4694
130 | 56 114,41 | -0,66223 0 C0,-H,0-Cacl, 0,018-0,111 | 298,15-423,15 259 6
CO,-H,0-NacCl 0,018-0,097 | 298,15-473,15 ’
CO,-H,0-NH,4CI 0,066 - 0,097 | 313,15-433,07
Co, | S0~ 56 | 137 | 480,19 -5,7061 0 C0,-H,0-Na,S0, 0,018-0,035 | 313,11-433,15
0,79044 | 3,3814 193 5,6
137 56 | 40134 21,704 0 CO,-H;0-(NH,4),S0O, | 0,035-0,067 | 313,14 -433,15
co, | Ca* 56 | 139 252,62 -4,2697 0 C0,-H,0-Cacl, 0,000-0,111 | 298,15-423,15 172 6,0
-1,9329 | -3,8327
139 56 | 534,05 4,2778 0
CO, | Na' 56 | 147 190,97 0,35470 0 C0,-H,0-Na,S0, 0,018-0,035 | 313,15-433,15
-0,83828 | -1,6957 443 5,8
147 56 141,78 | -0,020460 0 C0,-H,0-NacCl 0,018-0,097 | 298,15-473,15
co,| K 56 | 149 28,232 0,45453 0 CO,-H,0-KCl 0,009 - 0,068 313,1-433,05 186 4,8
-0,23701 | -1,3656
149 56 | -231,38 0,17503 0
CO, | NH,' 56 | 153 510,52 | -0,005430 0 CO,-H,0-NH,CI 0,066 - 0,097 | 313,15 -433,07
-1,4041 | -1,2357 150 5,0
153 56 | -856,39 3,0639 0 CO,-H,0-(NH,4),S0O, | 0,035-0,067 | 313,14 -433,15
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Wechselwirkungsparameter

Gruppen- SR MR Systeme zur Salzkonz. Temperatur Anzahl Rel. Abw.
Gruppen '
nummer K] b c b Anpassung (Xsarz) K] der Daten in Xgas [%]
a a
[1/K]
CH, | CI 1| 130| -55,735 0 0 C,He-H,0-KCl 0,017 - 0,059 353,35
0,11580 0,66655
130 1 254,45 0 0 C,He-H,0-NaCl 0,017 - 0,059 353,35 48 91
C3Hg-H,0-KCl 0,017 - 0,059 353,35 ’
C;3Hg-H,0-NaCl 0,017 - 0,059 353,35
CH, | Na' 1| 147 1650,8 0 0 C,Hs-H,0-NaCl 0,017 - 0,059 353,35
-0,14808 | -0,26811 24 7,8
147 1 4702,9 0 0 C;3Hg-H,0-NaCl 0,017 - 0,059 353,35
CH, | K 1| 149 | -214,23 0 0 C,Hs-H,0-KCl 0,017 - 0,059 353,35
0,15861 | -0,59605 24 10,4
149 1 899,92 0 0 C3Hg-H,0-KCl 0,017 - 0,059 353,35
CH, | CI 57 | 130 501,20 -3,0249 0 CH,4-H,0-KCl 0,018-0,067 | 313,09 -373,21
0,25722 3,8144 )
130 57 | -457,17 -1,0507 0 CH,4-H,0-LiCl 0,043-0,126 | 313,09 - 353,28 177 3,6
CH4-H,0-NaCl 0,018-0,075 | 324,65 -398,15
CH, | Br 57| 136 | -319,65 0 0 CH,-H,0-LiBr 0,018-0,083 | 313,17 -353,22
0,26586 1,0657 77 2,2
136 57 | -190,82 0 0 CH,4-H,0-KBr 0,043 -0,083 | 313,15-353,22
CH, | Na* 57 | 147 | -303,43 | -0,72919 0 CH4-H,0-NaCl 0,018-0,075 | 324,65 -398,15
0,01892 1,2168 51 3,5
147 57 235,00 -1,0660 0
CH, | K 57 | 149 26,310 -1,0404 0 CH,4-H,0-KBr 0,043 -0,083 | 313,15-353,22
0,08940 0,33910 117 2,0
149 57 | -363,84 1,9745 0 CH,4-H,0-KCl 0,018 -0,067 | 313,09 - 373,21
CH, | L 57| 151 | -9,9544 0 0 CH,4-H,0-LiBr 0,018-0,083 | 313,17 - 353,22
0,22141 0,54892 . 86 2,9
151 57 | -204,67 0 0 CH,-H,0-LiCl 0,043-0,126 | 313,09 - 353,28




Anhang | IV
Wechselwirkungsparameter
Gruoben Gruppen- SR MR Systeme zur Salzkonz. Temperatur Anzahl Rel. Abw.
PP nummer K] b c b Anpassung (Xsalz) [K] der Daten | in Xgas [%]
a a
[1/K]
0, | Na' 58 | 147 222,83 1,6232 0 0,-H,0-NacCl 0,002-0,101 | 273,19-318,54
-2,9330 2,9568 252 3,0
147 | 58 557,14 3,7083 0 0,-H,0-Na,S0, 0,001-0,044 | 278,28 - 353,00
0, | mg* 58 | 148 | -325,39 | -0,53091 0 0,-H,0-MgS0, 0,002 -0,050 | 278,08 -318,19
-50,121 7,7996 146 8,7
148 | 58 659,26 | -0,53758 0 0,-H,0-MgCl, 0,002 -0,090 | 278,00-318,19
0, K* 58 | 149 57,190 -1,1093 0 0,-H,0-K,S0, 0,001-0,014 | 278,15-318,16
-2,5248 3,0809 115 3,6
149 | 58 477,27 4,9486 0 0,-H,0-KClI 0,001-0,183 | 278,14 - 318,15
0, cr 58 | 130 210,85 3,9912 0 5 9104 59314 0,-H,0-KClI 0,001-0,183 | 278,14-318,15
130 | 58 1542,7 7,1690 0 ’ ’ 0,-H,0-NacCl 0,002-0,101 | 273,19-318,54 351 -
0,-H,0-MgCl, 0,002 -0,090 | 278,00-318,19 ’
0,-H,0-CaCl, 0,002 -0,071 | 278,15-318,15
0, | so,” 58 | 137 | -791,79 2772,3 0 5 2919 5 9496 0,-H,0-K,S0, 0,001-0,014 | 278,15-318,16
137 | 58 2,4039 -8,5369 0 ’ ’ 0,-H,0-MgS0, 0,002 - 0,050 | 278,08 -318,19 214 3,5
0,-H,0-Na,S0, 0,001-0,044 | 278,28 - 353,00
0,| Ca* 58 | 139 | -1555,0 10,070 0 0,-H,0-CaCl, 0,002 -0,071 | 278,15-318,15 51 6,5
-6,6563 8,0415
139 | 58 2640,5 -4,0915 0
0, | NH, 58 | 153 668,59 | -0,72605 0 0,-H,0-(NH,4),S0O, | 0,004 -0,065 | 298,15 - 348,15 47 3,8
-3,2937 7,0543
153 58 598,14 -1,0317 0




Anhang | V
Wechselwirkungsparameter
Gruppen- SR MR Systeme zur Salzkonz. Temperatur Anzahl Rel. Abw.
Gruppen .
nummer K] b c b Anpassung (Xsarz) [K] der Daten | in Xgas [%]
a a
[1/K]
N, cr 60 | 130 715,24 0 0 N,-H,0-NaCl 0,018-0,075 | 324,65-398,15 33 2,3
-1,2984 4,0956
130 | 60 89,914 0 0
N, | Na* | 60 | 147 | -120,23 0 0 N,-H,0-NaCl 0,018-0,075 | 324,65-398,15 33 2,3
1,1286 3,0424
147 | 60 -611,33 0 0
HS | CI 61 | 130 | -532,01 | -0,21827 0 H,S -H,0-NaCl 0,018-0,075 | 324,65 -398,15 238 6,6
-0,65842 0,98334
130 | 61 419,98 0,50781 0
HS | NO; | 61 | 133 | -326,30 0,11852 0 H,S-H,0-NaNO; 0,050-0,097 | 313,15-393,17 59 3,3
-0,75003 1,1774
133 | 61 404,57 0,51829 0
H,S | Na* | 61 | 147 1921,7 -2,5661 0 H,S-H,0-NaCl 0,052-0,097 | 313,15-393,15
0,87315 -1,1799 297 5,2
147 | 61 956,03 -1,3061 0 H,S-H,0-NaNO; 0,018-0,083 | 297,15-369,15




Anhang

| VI

Gruppe Gruppen- Parameter
nummer Ry Q,
Losungsmittelgruppen
CH, 1 0,920 | 1,5576
H,0 7 0,9011 | 1,2958
CcOo, 56 1,1292 | 1,1240
CH, 57 1,3 | 0,9820
0, 58 0,7330 | 0,8490
N, 60 0,8560 | 0,9300
H,S 61 1,2350 | 1,2020
SO, 65 1,3430 | 1,1640
lonen
cr 130 0,9861 | 0,9917
NOs 133 1,640 1,60
Br 136 1,2331 1,151
S0, 137 1,3062 | 0,2332
ca* 139 1 1
Na* 147 3 3
mg* 148 1 1
K* 149 3 3
Li* 151 1 1
NH," 153 3 3




Anhang

| VI

Gruppen iLunﬁ:‘e;- MR-Parameter
a b
cr CH, 130 1 0,2971 | 0,3430
cr H,O 130 7 0,1284 | 0,0196
NO; H,0 133 7 0,0424 | 0,0158
Br H,0 136 7 0,0425 | 0,0326
S0,” H,0 137 7 -0,3016 | 0,0558
Ca** H,0 139 7 -0,7894 | -0,0491
Na* CH, 147 1 -0,2057 | 0,1798
Na* H,0 147 7 -0,2571 | -0,0239
mg* H,O 148 7 -25,410 | 0,0085
K H,0 149 7 -0,0015 | -0,0300
Li* H,0 151 7 0,1640 | -0,0480
NH," H,O 153 7 -0,3886 | -0,0129
Ca* cr 139 130 0,6405 | -0,5258
Na* cr 147 130 0,2111 | -0,0910
Na* NO; 147 133 0,0679 | -0,1874
Na* S0, 147 137 0,0648 | 0,1095
mg* cr 148 130 0,4852 | 1,5020
mg* S0, 148 137 -0,2157 | 4,6280
K cr 149 130 0,1642 | -0,2964
K Br 149 136 0,1183 | 0,1488
K S0, 149 137 0,1969 | -0,5866
Li* cr 151 130 0,4753 | -1,0150
Li* Br 151 136 0,5445 | -0,8004
NH," cr 153 130 0,0706 | 0,2356
NH," S0, 153 137 -0,4386 | 3,4783




Anhang

| Vil

T[K] ‘ P [bar] ‘ x Gas [-]
System: Ethan-Wasser
353,25 0,47| 0,000000
353,25 22,83| 0,000312
353,25 45,73| 0,000491
353,25 70,07| 0,000639
353,25 95,43| 0,000772
353,25 113,09| 0,000845
353,25 125,34| 0,000899
System: Propan-Wasser
353,45 0,47| 0,000000
353,45 6,40| 0,000061
353,45 12,02 0,000123
353,45 17,87 | 0,000168
353,45 23,58 | 0,000191
353,45 27,22 0,000212




Anhang

| IX

T[K] ‘ P [bar] ‘ x Gas [-] ‘ x Salz [-]
System: Ethan-Wasser-NaCl
353,45 0,46| 0,000000 0,01733
353,45 14,99| 0,000178 0,01733
353,45 40,76 | 0,000349 0,01733
353,45 81,51| 0,000581 0,01733
353,45 95,10 0,000653 0,01733
353,45 111,02| 0,000703 0,01733
353,45 121,35| 0,000737 0,01733
353,35 0,40| 0,000000 0,05937
353,35 21,80| 0,000100 0,05937
353,35 41,83 0,000171 0,05937
353,35 58,52 | 0,000213 0,05937
353,35 79,45| 0,000268 0,05937
353,35 106,33 | 0,000335 0,05937
353,35 126,73 | 0,000381 0,05937
System: Ethan-Wasser-KCl
353,35 0,45| 0,000000 0,01770
353,35 22,40| 0,000261 0,01770
353,35 44,43 | 0,000467 0,01770
353,35 69,88 | 0,000617 0,01770
353,35 94,65| 0,000714 0,01770
353,35 108,75| 0,000772 0,01770
353,35 128,28 | 0,000840 0,01770
353,45 0,42| 0,000000 0,05943
353,45 19,73| 0,000142 0,05943
353,45 46,01 0,000305 0,05943
353,45 69,35| 0,000398 0,05943
353,45 94,00 0,000458 0,05943
353,45 107,00 0,000492 0,05943
353,45 127,02| 0,000522 0,05943




Anhang

| X

T[K] ‘ P [bar] ‘ x Gas [-] ‘ x Salz [-]
System: Propan-Wasser-NaCl
353,35 0,48 | 0,000000 0,01750
353,35 8,51| 0,000039 0,01750
353,35 10,89 0,000051 0,01750
353,35 14,31| 0,000061 0,01750
353,35 18,03 | 0,000076 0,01750
353,35 21,11| 0,000086 0,01750
353,35 27,02| 0,000104 0,01750
353,45 0,42| 0,000000 0,05940
353,45 6,64| 0,000010 0,05940
353,45 9,22| 0,000016 0,05940
353,45 12,57 0,000022 0,05940
353,45 17,38 | 0,000030 0,05940
353,45 22,00| 0,000035 0,05940
353,45 28,03| 0,000040 0,05940
System: Propan-Wasser-KClI
353,45 0,49| 0,000000 0,01762
353,45 5,03| 0,000033 0,01762
353,45 7,59| 0,000048 0,01762
353,45 10,31| 0,000064 0,01762
353,45 15,22 | 0,000094 0,01762
353,45 23,66| 0,000130 0,01762
353,45 27,30 0,000150 0,01762
353,45 0,43| 0,000000 0,05943
353,45 7,05| 0,000022 0,05943
353,45 11,22 | 0,000035 0,05943
353,45 16,32 | 0,000046 0,05943
353,45 20,76 | 0,000055 0,05943
353,45 24,50| 0,000061 0,05943
353,45 27,34 0,000072 0,05943




Anhang | XI

Bezeichnung Polymer Monomereinheit molare Masse der a/ M [83] b/ M [83]
Monomereinheit
[g/mol] [(cm®-bar/mol?)/(g/mol)] | [(cm*/mol)/(g/mol)]
PBD Polybutadien 54,09 94 253 1,05

~CHy—CH=CH—CH,—

PDMS Polydimethylsiloxan \SlifO SlifO i~ 74,15 1021986 0,9968

H H
1
LDPE »low density” Polyethylen {C—C} 28,05 1373984 1,20
I
H H/,

PEO Polyethylenoxid O _H 44,05 2278342 0,95
H O
n

CH,
PIB Polyisobutylen CH; 44,10 2 307 400 1,09
CH; |,




Anhang

| Xl

Bezeichnung Polymer Monomereinheit molare Masse der a/M b/M
Monomereinheit
[g/mol] [(cm®-bar/mol?)/(g/mol)] | [(cm*/mol)/(g/mol)]
|
o_ O
PMMA Polymethylmethacrylat 100,12 1277 496 0,84
n
CHs
PP Polypropylen 42,08 1292 409 1,24
n
PS Polystyrol ']' 105,15 1315409 0,95
c—cC
)
PVACc Polyvinylacetat 86,09 1847 343 0,84
——H‘,H—CHQ——
L COOCH4 In
PVME Polyvinylmethylether 4 CH—CH,+ 57,07 1219650 0,98
CHS 41




Anhang | XllI

System molare Masse | Temperatur altern. mittlere relative
des Polymers Exponent Abweichung in P [%]
Polymer Lésungsmittel [g/mol] [K] altern. Exp. Exp.E=0,5
PBD Benzol 200 000 296,65 0,75 15,2 34,1
PBD Cyclohexan 250 000 333,15 0,75 1,1 27,6
PBD Ethylbenzol 200 000 353,15 0,75 3,2 17,8
PBD Ethylbenzol 200 000 373,15 0,75 4,6 239
PBD Ethylbenzol 200 000 403,15 0,8 8,3 37,5
PBD n-Butan 224 000 298,15 - - 4,8
PBD n-Butan 224 000 323,15 - - 2,3
PBD n-Butan 224000 348,15 - - 4,0
PBD n-Pentan 250 000 333,15 - - 4,7
PDMS n-Octan 26 000 303,15 0,75 5,4 17,1
PDMS n-Pentan 24 000 313,15 0,75 7,9 3,8
LDPE 1-Penten 76 000 423,65 - - 3,8
LDPE Cyclopentan 76 000 425,65 0,625 2,5 11,9
LDPE n-Hexan 76 000 474,15 0,6 1,5 10,8
LDPE i-Propylamin 76 000 427,15 0,4 2,8 10,9
LDPE n-Octan 235 000 423,20 - - 4,7
LDPE n-Pentan 76 000 423,65 0,450 7,7 9,2
LDPE p-Xylol 2 650 383,15 0,75 2,3 15,0
LDPE Toluol 6220 393,15 0,75 2,6 13,7




Anhang | XIV

System molare Masse | Temperatur altern. mittlere relative
des Polymers Exponent Abweichung in P [%]
Polymer Lésungsmittel [g/mol] [K] altern. Exp. Exp.E=0,5
PEO 1-Propanol 300 000 393,20 0,625 7,2 17,1
PEO 2-Butanon 300 000 423,20 0,625 7,3 21,8
PEO Aceton 170 000 321,35 - - 46,4
PEO Aceton 4 000 000 393,20 - - 5,2
PEO Benzol 5700 318,85 - - 1,1
PEO Benzol 100 000 343,15 - - 2,7
PEO Chloroform 130 000 343,15 0,75 2,8 12,4
PEO Chloroform 200 000 321,35 0,75 11,6 2,5
PEO Ethylacetat 300 000 373,20 - - 3,2
PEO Toluol 5200 372,98 - - 3,2
PIB Cyclohexan 50 000 311,15 - - 3,1
PIB i-Pentan 1 000 000 298,15 0,75 23,3 7,8
PIB i-Pentan 1 000 000 308,15 0,75 10,9 3,1
PIB n-Butan 1 000 000 298,15 - - 5,9
PIB n-Butan 1 000 000 308,15 - - 2,8
PIB n-Butan 1 000 000 319,65 - - 6,2
PIB n-Pentan 1 000 000 298,15 - - 6,9
PIB n-Pentan 1 000 000 308,15 - - 6,1
PIB n-Pentan 1 000 000 319,65 - - 9,0




Anhang | XV

System molare Masse | Temperatur altern. mittlere relative
des Polymers Exponent Abweichung in P [%]
Polymer Losungsmittel [g/mol] K] altern. Exp. Exp.E=0,5
PMMA 1,2-Dichloroethan 10900 323,15 - - 5,2
PMMA 2-Butanon 19700 321,65 0,625 2,9 9,7
PMMA Benzol 200 000 383,20 - - 4,8
PMMA Ethylbenzol 10 000 398,15 - - 2,9
PMMA Methylacetat 125 000 323,15 - - 6,0
PMMA Toluol 19770 321,65 - - 4,9
PP 3-Pentanon 20 000 298,15 0,625 4,2 11,3
PP 3-Pentanon 20 000 318,15 0,625 4,9 14,8
PP Tetrachlormethan 15 000 298,15 - - 3,7
PS 1,4-Dioxan 10920 323,15 - - 2,1
PS 2-Butanon 290 000 298,15 - - 2,6
PS 2-Butanon 290 000 321,65 - - 3,2
PS 2-Butanon 290 000 343,15 - - 2,6
PS Aceton 18 000 321,35 0,625 4,8 17,6
PS Benzol 63 000 288,15 - - 4,2
PS Benzol 63 000 318,15 - - 2,7
PS Benzol 63 000 333,15 - - 0,9
PS Cyclohexan 440 000 307,15 - - 4,2
PS Cyclohexan 440 000 317,15 - - 3,5
PS Ethylbenzol 19 200 398,15 - - 1,8
PS 1-Propanol 167 000 313,20 - - 4,5
PS Toluol 290 000 298,15 - - 2,6
PS Toluol 290 000 333,15 - - 1,9




Anhang | XVI

System molare Masse | Temperatur altern. mittlere relative
des Polymers Exponent Abweichung in P [%]
Polymer Lésungsmittel [g/mol] [K] altern. Exp. Exp.E=0,5
PVAC Aceton 45000 298,15 0,75 1,6 3,1
PVAC Aceton 45000 308,15 0,75 1,7 3,4
PVAC Aceton 45000 318,15 0,75 2,4 3,6
PVACc Benzol 158 000 313,15 0,75 3,5 8,2
PVAC Benzol 158 000 333,15 0,75 5,7 13,3
PVAc i-Butanol 110 000 313,2 - - 2,7
PVACc i-Butanol 110 000 333,2 - - 2,2
PVAC i-Butanol 110 000 353,2 - - 3,3
PVAC Ethylacetat 109 100 303,15 0,75 1,3 8,2
PVAC Toluol 158 000 333,15 0,75 6,6 22,2
PVAC Vinylacetat 150 000 303,15 0,75 2,6 17,3
PVME Benzol 14 000 298,15 - - 2,9
PVME Ethylbenzol 115 000 398,15 0,75 2,2 14,6
PVME m-Xylol 14 600 373,15 1,0 6,2 14,0
PVME m-Xylol 14 600 398,15 1,0 2,0 12,6
PVME o-Xylol 14 600 373,15 1,00 5,9 27,1
PVME o-Xylol 14 600 398,15 1,00 51 20,2
PVME Toluol 14 600 323,15 1,0 2,2 26,0
PVME Toluol 14 600 343,15 1,0 4,8 24,5
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