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Rektifikation

1 FEinleitung

Berechnung von Phasengleichgewichten realer Systeme

Bei der Rektifikation werden Fliissigkeiten mit zwei oder mehr Komponenten durch mehrfa-
che Verdampfung und Kondensation getrennt. Die sich wiederholenden Vorginge finden in
einer vertikalen Kolonne statt, in der der aufsteigende Dampfstrom und der herabflieBende
Kondensatstrom (Gegenstromprinzip) im stindigen Stoff- und Wérmeaustausch stehen. Die
Triebkraft ist, wie flir jeden thermischen Trennprozess, das Streben nach Erreichen des ther-
modynamischen Gleichgewichts zwischen allen im Bilanzraum auftretenden Phasen (siehe:
Lehrbuch ,,Thermodynamik® Gmehling, Kolbe; Georg Thieme Verlag — 1988). Das Gleich-
gewicht ist erreicht, wenn neben Druck und Temperatur die chemischen Potentiale jeder
Komponente in allen Phasen gleich sind, so dass gilt:
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a, [, «w - bezeichnen unterschiedliche Phasen.

Das chemische Potential einer Komponente lésst sich liber die Fugazititen ausdriicken:

p =t (T, P°)+RIT D]n% 2)

Da im Phasengleichgewicht die Temperatur und der Druck in allen Phasen gleich sind, kann
die Phasengleichgewichtsbedingung ebenso mit Hilfe der Fugazititen formuliert werden. Im
Phasengleichgewicht gilt also die Isofugazititsbeziehung. Fiir ein Phasensystem Dampf (V)/
Fliissigkeit (L) gilt:
£V = £ 3)

Fugazititen sind allerdings keine messbaren Groflen. Deshalb miissen zum Erfassen des rea-
len Verhaltens (Abweichungen vom idealen Verhalten) Fugazitits- (¢) bzw. Aktivititskoeffi-
zienten ()) eingefiihrt werden. Dampf/Fliissigkeits-Gleichgewichte (VLE — wvapor/liquid-
equilibrium) lassen sich unter Zuhilfenahme von Zustandsgleichungen fiir beide Phasen
(Methode A) oder unter Anwendung von Fugazitétskoeffizienten fiir die Dampfphase sowie
Aktivitdtskoeffizienten und Sattigungsdampfdriicken fiir die fliissige Phase (Methode B) be-
schreiben. Bei der Methode A werden zur Darstellung des realen Verhaltens sowohl fiir die
dampfformige als auch fiir die fliissige Phase Fugazitdtskoeftfizienten ¢iV und ¢i" bendtigt.
Diese sind definiert als:

¢’ =f'/y P )
¢-=1"/x P (5)



Somit ldsst sich die Gl. (3) formulieren als:
Y (9 =X B (6)

Die Anwendung der Methode A bedingt, dass die Fugazititskoeftizienten fiir beide Phasen
errechenbar sind. Dieses gelingt mit Hilfe von Zustandsgleichungen, die in der Lage sind, das
PVx- sowie das PVY;-Verhalten der beiden Phasen zu beschreiben. Im allgemeinen werden
fiir die Berechnung von Dampf-Fliissigkeits-Gleichgewichten Weiterentwicklungen der van
der Waals-Gleichung herangezogen. Erwihnt seien hier die Redlich-Kwong-Gleichung, die
Soave-Redlich-Kwong-Gleichung (SRK) und die Peng-Robinson-Gleichung.

Wird der Fugazititskoeffizient lediglich zur Beschreibung des realen Verhaltens in der
Dampfphase benutzt, so wird die Virialgleichung herangezogen. Die Virialgleichung ist die
einzige Zustandsgleichung, die sich theoretisch ableiten ldsst (mit Hilfe der statistischen Me-
chanik). Ausgangspunkt fiir die Berechnung der Fugazitit ist die Fundamentalgleichung der
Thermodynamik, wobei der Realanteil der molaren Gibbsschen Enthalpie der Komponente i
mit Hilfe des Fugazitétskoeffizienten erfasst wird:

on

z ist dabei der Kompressibilititsfaktor.
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Bei der Methode B wird die Fugazitit der Komponente i in der Dampfphase mit Hilfe des
Fugazititskoeffizienten (fiv =y, @’ EP) und in der fliissigen Phase unter Anwendung des
Aktivitdtskoeffizienten ) ausgedriickt. Im Gegensatz zum Fugazititskoeffizienten wird bei
Verwendung des Aktivitdtskoeffizienten die Fugazitat auf eine ,,Standardfugazitdt” bezogen.
Die Standardfugazitit 0 stellt einen Bezugswert fiir die Fugazitit dar und ist frei wéhlbar.
Sie sollte allerdings so gewihlt werden, dass die Werte fiir die Fugazititskoeffizienten mog-
lichst wenig vom Wert 1 abweichen. Bei der destillativen Trennung eines Fliissigkeitsgemi-
sches sollte als Standardfugazitit die Fugazitét der reinen Fliissigkeit i bei Systemtemperatur
und Systemdruck gewihlt werden.

f
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g ist die Aktivitit und ) der Aktivititskoeffizient der Komponente i. Unter Beriicksichtigung
dessen, dass das chemische Potential 14 gleich der partiellen molaren Gibbsschen Enthalpie

ai ist, errechnet sich:
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ideales Verhalten Exzessanteil

Der Exzessanteil erfasst die Abweichung der partiellen molaren Enthalpie der Komponente i
vom idealen Verhalten. Die Gibbssche Exzessenthalpie der gesamten Mischung errechnet sich
durch Summierung der Einzelbetrige:
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Die Berechnung der g5-Werte gelingt mit Hilfe von g5-Modellen, von denen die van Laar-
und die Margules-Gleichungen fiir bindre und die Wilsen-, NRTL- und UNIQUAC-
Gleichungen fiir Multikomponenten-Systeme anwendbar sind. Alle Modelle benotigen binére
Informationen, das heiflt, Phasengleichgewichtsdaten von Zweikomponenten-Systemen. Die
Moglichkeit, mit derartigen Informationen Multikomponenten-Systeme zu beschreiben, ist
von grofler Bedeutung, da nahezu keine Messdaten tliber das reale Verhalten von Multikom-
ponenten-Systemen verdffentlicht wurden. Eine Auflistung der bisher publizierten Messdaten
sowie die fir die Anwendung der einzelnen gE-Modelle notwendige Daten sind in der
DECHEMA-Chemistry Data Series sowie in der Dortmunder Datenbank zu finden. Wurden
keine Daten experimentell bestimmt, konnen die fehlenden Informationen mit Hilfe von
Gruppenbeitragsmethoden entwickelt werden (z. B.: UNIFAC ,,Vapor-Liquid Equilibria
Using UNIFAC* Fredenslund, Gmehling, Rasmussen. Elsevier — 1977).

Aufgabe l: Informieren Sie sich Uber die unterschiedliche Anwendbarkeit der oben
genannten g=-Modelle!

Die Isofugazitdtsbeziehung (Gl. 3) ergibt nach Methode B [efij[unter Einbeziehung der Gl. (4)
und (8)]:

X 5 =y, B (P (11

Als Standardfugazitat wird die Fugazitit der reinen Fliissigkeit i beim Systemdruck verwen-
det. Diese berechnet sich aus dem Fugazititskoeffizienten der Komponente i beim Sétti-

gungsdampfdruck (¢is), dem Séttigungsdampfdruck (HS) und dem Poynting-Faktor (Poyi)

x [y, (¢ [P° [Poy, =y, [ [P (12)

Der Poynting-Faktor erfasst den Einfluss der Kompression bzw. der Expansion der Flissig-
keit beim Ubergang vom Séttigungsdampfdruck auf den als Standardfugazitit gewéhlten Sy-
stemdruck. Im allgemeinen ist Poy, =1 und kann vernachlassigt werden. (¢is) 1aBt sich unter
Benutzung der Virialgleichung berechnen, die sich fiir den Fall der reinen Komponente ver-
einfacht zu:

B [(P°
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ng, ROT (13)

Die Fugazititskoeffizienten in der Dampfphase (Mischung) lassen sich unter Beriicksichti-
gung der Virialgleichung berechnen nach:

_ _ P
Ing, —{2234 (B, Zgyiy,-aj} 2T (14)

Bii, Bj - Virialkoeffizienten der reinen Stoffe (cm?/mol)
Bij - Kreuzvirialkoeffizient (cm?/mol)




Die Virialkoeffizienten sind Tabellenwerken zu entnehmen. Im allgemeinen ist ¢° =@’
(Ausnahme: stark assoziierende Verbindungen wie Carbonsduren), so dass gilt:

xR =y [P (15)

Die Methode B hat gegeniiber der Methode A den Vorteil, dass mit Hilfe einfacher Modelle
(Modelle, die nur wenige Parameter enthalten) eine zuverldssige Beschreibung des Pha-
sengleichgewichts moglich ist. Sie ist auch auf Elektrolyte und Polymersysteme anwendbar,
versagt allerdings in der Néhe des kritischen Punktes.

Zur Auslegung eines Trennprozesses ist die Kenntnis des K-Faktors jeder Komponente als
f (T, P, X% ) erforderlich.
AL

Ki=Yy /%= IP (16)

Das Verhiltnis der K-Faktoren verschiedener Komponenten (i und j) wird als Trennfaktor
(aij) bezeichnet. Dieser ist ein MaB3 fiir die zu erzielende Trennung zwischen den Kompo-

nenten i und j:
_n®’

; 17)
y; P,

a, =K, /K,

2 Darstellung von Dampf-Fliissig-Gleichgewichten

Je nach den Werten der Aktivititskoeffizienten und Sattigungsdampfdriicke ergeben sich un-
terschiedliche Arten bindrer Dampf-Fliissig-Gleichgewichtsdiagramme. Abb. 1 zeigt die Auf-
tragungen der Dampfzusammensetzung Vi, des Logarithmus der Aktivitatskoeffizienten In i,
des Drucks P und der Temperatur T als Funktion des Molanteils der leichter siedenden Kom-
ponente X; flir unterschiedliche Systeme. Im Falle des Drucks und der Temperatur ist auch
die Abhingigkeit von der Dampfzusammensetzung (gestrichelte Linie) gezeigt.

Das System Benzolll Toluol verhilt sich nahezu ideal (yi=1). Die Wechselwirkungskréfte
zwischen den Molekiilen der beiden Komponenten sind genauso grof3, wie die zwischen Mo-
lekiilen der reinen Komponenten. Bei positiver Abweichungen von diesem Verhalten (die
Molekiile unterschiedlicher Komponenten wechselwirken nicht so intensiv miteinander wie
die in den reinen Komponenten) nehmen die Werte der Aktivitdtskoeffizienten zu (yi>1). In
der Abb. 1 ist die Auswirkung bis zum System Butanol[J Wasser verdeutlicht. Dieses zeigt
sich insbesondere im Verhalten des Drucks als Funktion der Fliissigkeitskonzentration. Wéh-
rend der Druck beim System Benzoll] Toluol linear mit der Fliissigkeitskonzentration zu-
nimmt (dieses entspricht dem idealen Verhalten), ist beim System Methanoll] Wasser (yi>1)
eine deutliche Abweichung von der Linearitit zu erkennen. Mit weiter steigenden Aktivitéts-
koeffizienten (y;»1) durchlduft der Druck ein Maximum. Am Druckmaximum weisen die
Konzentrationen in der Dampfphase und der fliissigen Phase gleiche Werte auf. Dieses ist
verbunden mit der Ausbildung eines Azeotrops. Werden die Werte fiir die Aktivititskoeffizi-
enten so groB}, dass die Abweichungen vom idealen Verhalten nicht mehr auf molekularer
Ebene sondern durch die Ausbilden von zwei fliissigen Phasen (Mischungsliicke) erfolgt, wie
zum Beispiel beim System Butanoll] Wasser. Schneidet das Zweiphasengebiet




10 T T T T I3 T T T T
ce ]
3 B
06 i >
- 24 4 —
> 04 {5 X
024 4 i h =
°3 07 os 06 08 030z o: o6 o8 § o7 0z 05 oo
X1 X1 X1, Y1
10 T \ v r 3 T T T T
081 ) 34 b FE‘
06 1 > §
by c 27 1=
0.4 — a
02 1 B ¢ ]
a’/
°% o7 oc o5 o8 00 02 0z o5 o8 0 o2 0% 05 08 1 ¢ oz oi o5 08 1
X4 X4 X1, Y1 X1.Y1
10 T T T T 4 T T T T
08 g —_—
(o}
0.6 1 a
= =
04 1 o
2L+ + + + + +
0 02 04 06 08 0 02 04 06 08
X1, Y1 X1, Y1
30 T T T T 345 T T T T @
340¢
— 25-'1_.
O ‘/ \ = st
Q. 0] X
= \\ 301
a " N\, 315
101 310F
5 L 3154 .
0 02 04 06 08 1 0 02 04 06 08
X1, Y1 X1, Y1
200+
O 160
a
¢ 120
E: so4
02 1 1 401
o + + + -2 + $ + + 0 + + + + 300 + + + +
0 02 04 06 08 1 0 02 04 06 08 1 0 02 04 06 08 1 0O 02 0¢ 06 08 1
1.0 X1 ] X1 X1 ! Y1
T T T - ~g§'\ T 340 T T T T @
08 B ~
\\\ §
S8 1 >, ™
0¢ {1 £
02 1 1
0 + + + & + + + 80 -+ + + + 1 325 + + +
0 02 04 06 08 1 0 0.2 04L 06 08 1 o] 02 04 06 08 1 0O 02 04 06 08 1
X4 X4 X1.Y1 X1.Y1
Abb.1:  Verschiedene Phasengleichgewichtsdiagramme fiir die folgenden biniiren Systeme:
® Benzol(1)-Toluol(2) @ 1-Butanol(1)—Wasser(2)
@ Methanol(1)—Wasser(2) ® Dichlormethan(1)—Butanon-2(2)
@ 1-Propanol(1)—Wasser(2) ® Aceton(1)—Chloroform(2)



(gekennzeichnet durch die Waagerechte — im gesamten heterogenen Gebiet ist die Dampfzu-
sammensetzung konstant) die Diagonale im Y;-X;-Diagramm, so tritt ein sogenanntes Heteroa-
zeotrop auf. Neben vielen Systemen mit positiver Abweichung vom Raoultschen Gesetz, tre-
ten auch einige Systeme mit negativen Abweichungen auf (y<1). Als Beispiele hierfiir wur-
den in der Abb. 1 die Systeme Dichlormethan[] Butanon-2 und Aceton[] Chloroform ge-
wihlt. Bei diesen Systemen kommt es aufgrund der starken Wechselwirkungen zwischen bei-
den Komponenten zur Bildung schwer fliichtiger Assoziate. Dieses dul8ert sich darin, dass der
Druck im Vergleich zum idealen Verhalten geringere Werte aufweist. Je nach der Stérke der
Abweichung vom Wert yi=1 und den Sittigungsdampfdriicken kann es ebenfalls zur Ausbil-
dung eines azeotropen Punktes kommen. Im Gegensatz zu den Systemen mit positiver Ab-
weichung weisen diese Azeotrope ein Druckminimum bzw. ein Temperaturmaximum auf.

Fiir das Trennen von Dreikomponenten-Systemen (terndre Gemische) ist die Verwendung von
Destillationslinien hilfreich. Bei der Konstruktion dieser Linien geht man von einer frei wéhl-
baren Konzentration in der fliissigen Phase aus und berechnet die dazugehérende Dampfpha-
senzusammensetzung. Fiir den Fall des unendlichen Riicklaufverhéltnisses (dieser Begriff
wird spiter erkldrt) konnen die sich in der Dampfphase einstellenden Konzentrationen als
neue Zusammensetzung der Fliissigkeit vorgegeben werden. Fiir diese wird dann wiederum
die Zusammensetzung in der Dampfphase berechnet. Die Prozedur wird fortgesetzt, bis das
Siedetemperaturminimum (isobare Bedingungen) erreicht ist. Die dazu gehérende Dampfzu-
sammensetzung verldsst die Trennkolonne am Kopf. Die berechneten Punkte werden verbun-
den und ergeben die Destillationslinie. Durch eine Vielzahl derartiger Berechnungen (mit
jeweils unterschiedlichen Ausgangskonzentrationen) erhélt man eine Schar derartiger Linien.
Um erkennen zu konnen, in welcher Richtung die Anreicherung der leichter siedenden Kom-
ponente (bzw. des leichter siedenden azeotropen Gemisches) erfolgt, werden die Destillati-
onslinien mit Pfeilen versehen. Generell laufen die Destillationslinien von der schwerer sie-
denden zur leichter siedenden Komponente bzw. den azeotropen Zusammensetzungen. Treten
Azeotrope auf, so ergeben sich sogenannte Grenzdestillationslinien. Diese unterteilen das
Dreiecksdiagramm in ,,Destillationsfelder, die nicht durch Rektifikation tiberschritten wer-
den konnen. In der Abb. 2 sind flir das terndre Gemisch Ethylbenzolll 2-Ethoxy-
ethanoll] Octan der Verlauf der Siedeflichen sowie der Destillationslinien dargestellt.

Abb. 2: Verlauf der Siedeflichen sowie
der Destillationslinien fiir das
terndre Gemisch Ethylbenzol-
2-Ethoxyethanol-Octan

136,2°C
Etylbenzol

135,1°C
2-Ethoxyethanol

2-Ethoxy- |
ethanol



3 Auslegung von Trennkolonnen

In der Trennkolonne flie8t die Fliissigkeit aufgrund der Schwerkraft nach unten, wéihrend der
Dampf wegen des herrschenden Druckabfalls nach oben stromt. Durch Einbauten oder durch
Festkorperschiittungen wird ein Kontakt zwischen beiden Phasen intensiviert und der Stoff-
und Wirmeaustausch verbessert. Fiir den Fall, dass die Kontaktzeit und die Phasengrenzfla-
chen zwischen dem Dampf und der Fliissigkeit ausreichend grof} sind, stellt sich das Pha-
sengleichgewicht ein. Da 1. allg. fiir eine gestellte Trennaufgabe eine einmalige Gleichge-
wichtseinstellung (mit der entsprechenden Anreicherung der leichter fliichtigen Komponente
in der Dampfphase) nicht ausreicht, wird in der Trennkolonne eine wiederholte Verdampfung
und Kondensation ermdglicht. Dabei bedingt das Temperaturgefille vom Sumpf zum Kopf
der Kolonne, dass sich die leichter siedende Komponente nach oben hin anreichert. Die in
einen bestimmten Trennkolonnenabschnitt (Boden) von oben einflieBende Fliissigkeit ist kél-
ter und der von unten einstromende Dampf ist heiler als die Temperatur auf dem betrachteten
Boden. Damit wird die Einstellung des Phasengleichgewichts kontinuierlich gestort und die
Triebkraft fiir die Stofftrennung aufrecht erhalten.

Bei der Rektifikation wird zwischen kontinuierlicher und diskontinuierlicher Fahrweise unter-
schieden. Bei GroBanlagen wird fast nur die kontinuierliche Fahrweise realisiert. Lediglich
bei der Herstellung von Spezialprodukte, die in der Regel im kleinen Maf3stab produziert
werden, besitzt die diskontinuierliche Fahrweise einige Vorteile. So kann beispielsweise die
gleiche Kolonne fiir verschiedene Trennaufgaben herangezogen werden.

Kontinuierliche Rektifikation

Bei der kontinuierlichen Trennung eines bindren Gemisches mochte man sowohl die leicht als
auch die schwer fliichtige Komponente in reiner Form erhalten. Deshalb wird in der Regel das
Ausgangsgemisch (oft als ,,Feed* bezeichnet) in einem mittleren Teil der Kolonne eingespeist
(Feedboden). Im Teil unterhalb des Feedbodens (Abtriebssdule) wird die schwer- und im Teil
oberhalb des Feedbodens (Verstirkungssdule) die leicht fliichtige Komponente angereichert.
Abb. 3 zeigt schematisch den Aufbau einer kontinuierlich arbeitenden Rektifizierkolonne.

Die Triebkraft fiir die Stofftrennung ist das Streben nach Erreichen des Phasengleichgewichts.
Wie bei allen kontinuierlichen Verfahren herrschen auch bei der kontinuierlich durchgefiihr-
ten Rektifikation stationdre Bedingungen, d. h., dass die Konzentrationen, die Temperatur und
der Druck zeitlich (nicht ortlich!) konstant sind. Durch die Aufrechterhaltung der gegeneinan-
der flieBenden Fliissigkeits- und Dampfstrome muss das sich auf einem Boden einstellende
Phasengleichgewicht stidndig gestort werden. Dieses gilt auch fiir den untersten und obersten
Boden. Deshalb muss ein Teil des den untersten Boden verlassenden Kondensatstroms ver-
dampft und zuriickgeleitet werden. Ebenso muss ein Teil des den obersten Boden verlassen-
den Dampfstroms (nach Kondensation) in den obersten Boden zugefiihrt werden.

Fiir die Auslegung einer Trennkolonne ist neben der Bilanzierung der Massenstrome die Er-
stellung einer Warme(Enthalpie)bilanz notwendig. Die wichtigsten Konzepten sind:

- das Konzept der Gleichgewichtsstufen (Boden)
- das Konzept der Ubertragungseinheiten
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Abb. 3: Schematische Darstellung einer kontinuierlich arbeitenden Kolonne mit Verstér-
kersdule, Feedboden, Abtriebssdule, Riickflussteiler am Kopf der Kolonne und
Verdampfer im Kolonnensumpf

In diesem Skript soll das Konzept der Gleichgewichtsstufen néher vorgestellt werden:

Wird ein Boden als der Bilanzraum definiert, in dem sich das Phasengleichgewicht ge-
nau einmal einstellt (theoretischer Boden), ldsst sich die Summe aller fiir die Auslegung
aufgestellten Forderungen durch die MESH-Gleichung (M aterial balance; Equilibrium
condition; Summation condition; Heat balance) zusammenfassen (Gl. 18).

M - Massenbilanz
i_j‘ ' $VJ E - Gleichgewichtsbeziehung
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Die Symbole haben folgende Bedeutung:

F - Stoffmengenstrom des Zulaufs

h - molare Enthalpie

K - K-Faktor

0

L - Fliissigkeitsstrom

Q - Wirmestrom — nicht adiabatisch (Heizung, Kiihlung oder Warmeverlust)
-0

S - Mengenstrom der Seitenabnahme

vV - Dampfstrom

X - Molanteil der Komponente in der Fliissigkeit
y - Molanteil der Komponente im Dampf

z - Molanteil der Komponente im Feedstrom
Indizes: - Bezeichnung der Komponente

- Bezeichnung des Bodens

- auf den Zulauf bezogen

auf die Fliissigkeit bezogen

- auf die Dampfphase bezogen

<@  TM— _.
1

Die MESH-Gleichung stellt ein Gleichungssystem dar, das nur mit iterativen Mitteln gelost
werden kann. Dazu miissen die Mengenbilanz und die Gleichgewichtsbeziehung n- N-, die
Summationsbedingung 2« N- und die Enthalpiebilanz N-mal berechnet werden (n — Anzahl der
Komponenten; N — Anzahl der theoretischen Boden). Die Anwendung iterativer Losungsalgo-
rithmen bedingt die Eingabe von Schitz(Start)werten. Insbesondere bei derart komplexen
Gleichungssystemen kann die Wahl dieser Schitzwerte nicht dem Zufall {iberlassen werden.
Deshalb sollten mit Hilfe von Short-cut-Methoden (Methoden von Fenske, Underwood und
Gilliland) Abschitzungen zum minimalen Riicklaufverhéltnis, zur minimalen Bodenzahl und
zum Zusammenwirken Riicklaufverhiltnis/theoretische Stufenzahl durchgefiihrt werden. Da
die benoétigten Rechnerkapazititen sowie die Algorithmen zur Losung des Gleichungssystems
erst seit geraumer Zeit zur Verfiigung stehen, war man vor einigen Jahren (neben der Anwen-
dung der Short-cut-Methoden) auf vereinfachte Methoden zur Auslegung von Rektifikations-
anlagen angewiesen. Die bekanntesten Methoden sind das McCabe-Thiele- und das Ponchon-
Savarit-Verfahren. Beide Verfahren eignen sich zur Auslegung von Kolonnen binérer Syste-
me. Am weitesten verbreitet ist das McCabe-Thiele-Verfahren.

Bei der Anwendung des McCabe-Thiele-Verfahrens wird die Enthalpiebilanz vernachlassigt.
Unter Verwendung des X-y-Diagramms (Gleichgewichtsdiagramm) wird (unter Beriicksichti-
gung der Summationsbedingungen) lediglich die Mengenbilanz geldst. Da sich bei der Rekti-
fikation das Verdampfen und das Kondensieren stindig einander ablésen, miissen die Kon-
zentrationen der fliissigen und der dampfformigen Phase auf den verschiedenen Bdden be-
rechnet werden. Wihrend die Dampfphasen-Konzentration im Falle einer idealen Trennstufe
bei Kenntnis der Zusammensetzung der fliissigen Phase des gleichen Bodens durch das Pha-
sengleichgewicht beschrieben werden kann, ist die Ermittlung der Fliissigkeitszusammenset-
zung auf dem néchst hoheren Boden nur {iber eine Mengenbilanz moglich:



Mengenbilanz-Gleichung fiir den Gesamtstrom (Verstarkungssiule):

. . o0

Vi=Ljx+D (19)
mit:

.0

V; - Dampfstrom, der vom Boden | auf den Boden j+1 stromt

Lj+ - Kondensatstrom, der vom Boden j+1 auf den Boden j stromt

0

D - Destillatstrom

In gleicher Weise kann fiir die Komponente i eine Mengenbilanz durchgefiihrt werden:

o[ o [
Vj Eyi,j = Lj+lD(i,j+l + DD(i,D (20)
mit:
Vi - Molanteil der Komponente i in der Dampfphase auf dem Boden j
% j+1 - Molanteil der Komponente i in der Fliissigkeit auf dem Boden j+1
X.D - Molanteil der Komponente i im Destillat
beziehungsweise:
I—'.+ l.D (G1.20) |._'+ D |._'+ I.D 1 21
Yij = ].lxi,j+1+Txi,D > Xjja ¥ ~Xip T 7 J.l/ Xijj+1 ¥ X|D( )
Vi Vi Lj+1+D Li#1+D Lj+1/D + 1 L]+1/D + 1

Diese Gleichung kann benutzt werden, um bei Kenntnis der Dampfzusammensetzung auf dem
Boden j die Zusammensetzung der Fliissigkeit auf dem Boden j+1 zu ermitteln. Werden die
sich aus den zu einander gehorenden Datenpaaren

Ve %k (Vs X O3 X oty

[ef2]im X-y-Diagramm ergebenen Punkte verbunden, erhdlt man die Arbeitslinie des Verstar-
kungsteils der Trennsdule. Fiir den Fall, dass die Verdampfungsenthalpien der verschiedenen
Komponenten im betrachteten Temperatur- und Druckbereich gleiche Werte aufweisen, die
Mischungsenthalpie und eventuelle Wéarmeverluste vernachldssigbar sind, ergibt sich als Ar-
beitslinie eine Gerade. Die Arbeitsgerade des Verstarkungsteils wird als Verstarkungsgerade
bezeichnet. Sie ist nur vom Zulaufboden (Feedboden) bis zum Kopf der Kolonne giiltig. Die
Steigung der Geraden ist abhingig von dem am Kopf der Kolonne eingestellten Riicklaufver-

haltnis (Verhiltnis von Riickflussmenge L r zur Destillatmenge D ):

v=_Lr /D 22)
Aus den Gleichungen (19), (21) und (22) errechnet sich:
v 1
=—X+—X 23
VS BVE'S R &)
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Folgende Aussagen lassen sich unmittelbar aus der Gleichung (23) ableiten:

- fir X=Xy =>y=Xp (d. h.: die Verstirkungsgerade schneidet die Diagonale
im X-y-Diagramm immer am Punkt (y; Xp)
- fiir Xx=0 =>y=x,/ (V + 1); damit ist die Lage der Verstarkungsgeraden festgelegt

- firv=eo (d. h., D =0) fillt die Verstirkungsgerade mit der Diagonalen

im X-y-Diagramm zusammen (£ maximal mdgliche Steigung)

- fir v=0 (d. h., LR = 0) verlauft die Verstarkungsgerade parallel zur x-Achse.

Fiir die Durchfiihrung der Trennung kommen zwei Grenzfille in Betracht:

- Minimale Bodenzahl: der horizontale Abstand zwischen Gleichgewichtskurve und den
Arbeitsgeraden muss maximal sein. Dieses ist gegeben, wenn v=c (d. h., es darf
kein Destillat entnommen werden);

- Minimales Rucklaufverhédltnis: der Abszissenwert des Schnittpunkts zwischen Ver-

stirkungsgeraden mit der Gleichgewichtskurve ist X = Xe. Damit ist Y; = Xj4) = Yj4;.

Ein Uberschreiten dieses Punktes nicht moglich; das genaue Einhalten ist zwar theo-
retisch, praktisch aber nicht moglich, da dies theoretisch unendlich viele Béden be-
dingt. Das in der Praxis eingestellte Riicklaufverhiltnis liegt aus wirtschaftlichen
Griinden meist 20 — 50 % oberhalb des minimalen Riicklaufverhéltnisses.

Wie fiir den Verstarkungsteil ldsst sich auch die Arbeitslinie fiir den Abtriebsteil der Kolonne
ermitteln. Fiir die Bilanzhiille zwischen Feedboden und Kolonnensumpf (siche Abb. 3) ergibt
sich:
y = v X—= ! X (24)
v-1 v-1"

wobei V' das Abtriebsverhéltnis (L'/B) im Abtriebsteil der Kolonne angibt. Dieses Abtriebs-
verhéltnis ist nicht (wie bei der Verstirkergeraden) zwischen minimalem Riicklaufverhiltnis
und unendlichem Riicklaufverhéltnis ,,frei wéhlbar. Zur Aufrechterhaltung von stationiren
Bedingungen innerhalb der Trennkolonne ergibt sich das Abtriebsverhiltnis aus dem Riick-
laufverhiltnis am Kolonnenkopf und dem Mengenstrom sowie dem thermischen Zustand des
Feedstroms und kann mit Hilfe einer Schnittpunktsgeraden ermittelt werden. Dabei muss
(siehe Abb. 5) unterschieden werden zwischen Einspeisung von:

.
£ ! | 1 g | __!.‘I-
1 il CT s
: T T I T L2
al Bl el
{3 { i
£ |_ ﬁ £ |_ i
P Epden 1
L L
o} i |
ol unlerkatl d)  damshiirmig
Bl Nissig im Semagungsusiond
Saltigrarays pushond el wherhitzl
=]  hebadasas e dormpt
Abb. 5: Beeinflussung des Dampf- sowie Kondensatstroms durch den Feedstrom (in Ab-

héngigkeit von dessen thermischem Zustand)

11



zu a):unterkiihlte Fliissigkeit (q > 1) - der Feedstrom stromt als Fliissigkeit in die Abtriebs-
sdule, zusétzlich wird durch die Unterkiihlung ein Teil des von der Abtriebssdule in die
Verstarkungssiule stromenden Dampfes kondensiert;

zu b): Fliissigkeit im Sattigungszustand (q = 1) - der Feedstrom stromt als Fliissigkeit in die
Abtriebsséule; der dampfformige Anteil steigt in die Verstarkungssiule auf;

zu ¢): Dampf-Fliissigkeits-Gemisch (0 <Qg< 1) - der fliissige Anteil des Feedstroms stromt als
Fliissigkeit in die Abtriebssdule; der dampfformige Anteil steigt in die Verstarkungs-
sdule auf;

zu d):Dampf im Sittigungszustand (q = 0) - der Feedstrom stromt als Dampf in die Verstér-
kungssédule und erhoht den aus der Abtriebssdule aufsteigenden Dampfstrom;

zu e): iberhitztem Dampf (q < O) - der Feedstrom stromt als Dampf in die Verstirkungssdule

und erhoht den aus der Abtriebssdule aufsteigenden Dampfstrom, zusétzlich wird ein
Teil des herabflieBenden Fliissigkeitsstroms verdampft.

Eine Gleichung fiir die Schnittpunktsgerade 148t sich aus der Mengenbilanz {iber den Feedbo-
den (unter Einbeziehung der Gleichungen (23) und 24) sowie der Mengenbilanz iiber die ge-
samte Trennkolonne ermitteln:

q D.: = I._Abtriebs&'iule_ LVastar ker sdule (25)
i L (26)

Bei X=2zr = y=X(£ Schnittpunkt mit der Diagonalen); bei Kenntnis des Werts von q liegt

die Steigung der Schnittpunktsgeraden fest. Damit ldsst sich der Schnittpunkt der Schnitt-
punktsgeraden mit der Verstarkungsgeraden zur Konstruktion der Abtriebsgeraden ermitteln.
Zum Einzeichnen der Abtriebsgeraden wird neben diesem Punkt noch ein zweiter Punkt be-
notigt:

aus Gleichung 24 errechnet sich fiir X = Xg: Y = Xg.

Abb. 6 zeigt das Gleichgewichtsdiagramm mit eingetragener Verstdrkungs-, Abtriebs- und
Schnittpunktsgeraden.

f Gleichgewichtskurve
>
Abtriebs-
gerade
{Verstarkungs-
gerade
. DL v
! | Steigung: v vl
| Schnittpunkts-
Xo I '\ gerade
v+l 'I q
|| i Steigung: a7
l 1 |
Xg Ze Xo

= & T

Abb. 6: Gleichgewichtsdiagramm mit Verstarkungs-, Abtriebs- und Schnittpunktsgeraden
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Zur Ermittlung der fiir eine Trennaufgabe notwendigen theoretischen Trennstufen wird, aus-
gehend von dem Molenbruch der leichter siedenden Komponente in der Fliissigkeit der Blase
(XB) durch Anlegen der Vertikalen die Gleichgewichtszusammensetzung in der Dampfphase
(yl) bestimmt. Die Zusammensetzung der Fliissigkeit auf dem ersten Boden oberhalb der
Blase (Xz) ergibt sich, wie die Abb. 7 zeigt, durch die horizontale Verbindung der Gleichge-
wichtskurve mit der entsprechenden Arbeitsgerade. Diese Prozedur wird fortgefiihrt, bis die
gewlinschte Reinheit am Kolonnenkopf (XD) erreicht ist. Durch Abzdhlen der Stufen ergibt

sich die zur Trennung notwendige Zahl an theoretischen Boden. Abb. 8 zeigt, dass durch eine
optimale Wahl der Lage des Feedbodens die Anzahl der Trennstufen minimiert werden kann.

v
s i:‘n tR,In = ¥s I

dikergerade

Abb. 7: Stufenkonstruktion zur Ermittlung der zur Trennung notwendigen Zahl an theore-
tischen Boden

Aufgabe 2:

Die Luftzerlegung nach dem Linde-Verfahren wird in zwel Kolonnen mit jeweils un-
terschiedlichem Druck durchgefiihrt. Informieren Sie sich Uber dieses Verfahren und
erklaren Sie, warum die jeweiligen Feedstrome im entsprechenden thermischen Zu-
stand eingespeist werden!

4 Trennung azeotroper Gemische

Als MaB fiir die Anreicherung der leichter siedenden Komponente wurde im Kapitel 1 der
Trennfaktor eingefiihrt (Gl. 18):

[P
a, =K, /K =Y
y, [P
Je starker a;; vom Wert 1 abweicht, desto leichter ist die Trennung durch Rektifikation. Wie

die Abb. 8 zeigt, wird bei aj; = 1 die zur Auftrennung der Komponenten 1 und 2 notwendige
Anzahl an theoretischen Trennstufen sehr groB.
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102 a= 102
i-‘- ' ]
N 2 1,05 e |
10% ;7L_
e =12 -
£ o
zE
2+ = 2,0
101 e ——
8t = 5.0
6 . \
4 =250 —_—
|
10° |
108 107 10° 10° 10*

)/

Abb. 8:  Minimale theoretische Trennstufenzahl als Funktion der Giite der Auftrennung fiir
unterschiedliche Werte von a

Wird aj; =1, sind die Gleichgewichtszusammensetzung der Dampf- und der Flissigphase

identisch. Durch Verdampfen der Fliissigkeit kann keine Anreicherung der leicht fliichtigen
Komponente erzielt werden”. Deshalb miissen (ausgehend von Gl. (17)) die Séttigungsdampf-
driicke und/oder die Aktivititskoeffizienten verdndert werden. Entsprechend der Gleichung
von Clausius-Clapeyron wird die Lage des azeotropen Punkts (und damit die Zusammenset-
zung am azeotropen Punkt) durch den Druck beeinflusst. Da diese durch Anderung des
Drucks (Temperatur) beeinflusst werden konnen, ist durch Anderung der Prozessbedingungen
unterschiedlich. Eine weitere Moglichkeit (in der Praxis sehr hdufig angewendet) ist die Zu-
gabe eines dritten Stoffes, der die Aktivitdtskoeffizienten beeinflusst. Damit ergeben sich fiir
azeotrope Gemische folgende destillative Trennmoglichkeiten:

a)  Heteroazeotrope Rektifikation
b)  Anderung des Druckbereichs (Vakuumrektifikation, Zweidruckverfahren)
¢)  Verwendung von Zusatzstoffen

extraktive Rektifikation

azeotrope Rektifikation

4.1 Heteroazeotrope Rektifikation und Zweidruckverfahren

In der Abb. 9 sind Moglichkeiten der Auftrennung der Systeme Ethanol/H,O (Vakuumrekti-
fikation), H,O/Butanol-1 (Heteroazeotrope Rektifikation) und THF/H,O durch Zweidruck-
rektifikation dargestellt. Fiir die THF/H,O-Trennung gilt:
Bei einem Druck von P = 0.1 MPa liegt der azeotrope Punkt bei Xpg = 0,85, bei P =
1 MPabei Xpyp = 0,6. Damit ergibt sich folgende Trennmoglichkeit:

Der Feedstrom (XTHF < 0,6) wird in einer ersten Kolonne bei P = 0.1 MPa aufgetrennt.
Es resultiert als Sumpfprodukt Wasser und als Kopfprodukt das azeotrope Gemisch

Eine Ausnahme bilden die Heteroazeotrope. Bei diesen bilden sich mit der Kondensation des Kopfprodukts zwei
nicht mischbare Phasen aus, die in einem Abscheider getrennt werden kdnnen. Es gilt: F5=(fY
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(XTH,: = 0,85). Dieses Gemisch wird in eine zweite Kolonne P = 1 MPa geleitet und
getrennt. Da zwischen dem azeotropen Punkt und Xpyp =1 die Gleichgewichtskurve

unterhalb der Diagonalen des x-y-Diagramms liegt, ist der Dampfdruck von THF kleiner
als der Dampfdruck des azeotropen Gemisches. Dieses bedeutet, dass THF als Sumpft-
produkt anfdllt. Das Destillat mit der Zusammensetzung Xmye =0,6 wird mit dem

Feedstrom der ersten Kolonne zugefiihrt.

1L Vakuum (Druck) - Rektifikation
Vi
L p
- —P
0 PR (T T N T N
1t @ Heteroazeotrope Rektifikation
B I I
Vi | |
| LLE |
| Xa Xa |
0 | | | | | |
! ©
Vi
Pl
P2
0 | | I |
0 X1 1

Abb.9:  Trennung der Systeme Ethanol/H,O (Vakuumrektifikation), H,O/Butanol-1 (He-
teroazeotrope Rektifikation) und THF/H,0 durch Zweidruckrektifikation

4.2 Verwendung von Zusatzstoffen

Das Auftrennen von azeotropen Zweistoffgemischen gelingt oftmals durch Zumischen einer
selektiv wirkenden dritten Komponente, die die Aktivititskoeffizienten so beinflusst, dass der
Trennfaktor ungleich 1 wird. Man unterscheidet zwischen der azeotropen und der extraktiven
Rektifikation.

Die extraktive Rektifikation verwendet ein im Vergleich zu den zu trennenden Komponenten
schwerfliichtiges Hilfsmittel (Schleppmittel). Dieses muss in einer zweiten Rektifikationsko-
lonne von der geschleppten Komponente abgetrennt werden. Zur Erleichterung dieser Ab-
trennung sollte der Siedepunkt des Zusatzstoffes mindestens 40 K oberhalb der Siedepunkte
der zu trennenden Komponenten liegen. Weiterhin sollte der Zusatzstoff ungiftig, billig und
thermisch stabil sein. Die Abtrennung des Zusatzstoffes darf nicht durch Ausbildung eines
weiteren Azeotrops erschwert sein. Ein typischer Prozess der extraktiven Rektifikation ist in
der Abb. 10 dargestellt. Gezeigt ist die Trennung des Systems Benzol/Cyclohexan mit Hilfe
von Anilin. Durch die Zugabe von Anilin wird die Fliichtigkeit von Cyclohexan im Vergleich
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zum Benzol erhoht. Das Anilin wird in der Ndhe des Kopfes der ersten Kolonne eingespeist
und wirkt im Verstirkungsteil als Schleppmittel gegeniiber Benzol, so dass am Kopf der Ko-
lonne reines Cyclohexan abgezogen werden kann.

1,5 Anteil an Anilin
Cyclohexan x; =0
—— x5 205
> ———xy 207
I Benzol
o~
Benzol Niofb—--—--
> I 3
Cyclo -
hexan
\.\.\
(L > 05 T~
F%: ’é: ~~~~~~~ \'\ .‘
0 05

Anilin (im Kreislauf)

Abb. 10: Kolonnenkonfiguration der extraktiven Rektifikation am Beispiel des Systems
Benzol—Cyclohexan—Anilin sowie der Einfluss von Anilin auf das Dampf-
Fliissig-Gleichgewicht des Systems Benzol—Cyclohexan (1 — Benzol; 2 — Cyclo-
hexan; 3 — Anilin)

Bei der azeotropen Rektifikation wird ein azeotropes Zweistoffgemisch (ohne Mischungsliik-
ke) durch Zugabe eines Hilfsstoffes in ein leichter siedendes, trennbares Azeotrop iiberfiihrt.
Die Trennung dieses neuen Azeotrops erfolgt nach unterschiedlichen Methoden. Als Beispiele
fiir die azeotrope Rektifikation seien die Trennung von Ethanol/Wasser mit Benzol als Hilfs-
stoff und Benzol/Cyclohexan mit Aceton als Hilfsstoff angefiihrt:

Aus dem Ethanol/Wasser-Gemisch wird (s. Abb. 11) in einer ersten Kolonne (bei ca. 0,1
MPa) als Kopfprodukt das Azeotrop Ethanol/Wasser A (Xeion = 0,9) abgezogen. Diesem
Gemisch wird soviel terndres Gemisch Ethanol/Wasser/Benzol C zugemischt, dass im
Dreiecksdiagramm ein neues Destillationsfeld erreicht wird. In diesem ist Ethanol der
Schwersieder und das terndre Azeotrop Ethanol/Wasser/Benzol B der Leichtsieder. Da-
mit kann reines Ethanol als Sumpfprodukt abgezogen werden. Mit der Zusammensetzung
B ist das terndre Azeotrop ein Heteroazeotrop, das heiflt, dass es im Bereich einer Mi-
schungsliicke liegt. Bei der Kondensation bilden sich zwei fliissige Phasen, die in einem

Absetzer getrennt und einzeln weiter behandelt werden konnen:
Benzol (2); 80,10 °C

A B B

Ethanol/ C

Wasser 2 D
A
Benzol
Wasser Ethanol E
Ethanol (1): Wasser(3)
78.30°C o 100.00°C B leichtsiedendes

A 78.14°C Feed-Strom E heteroazeotropes Gemisch

Abb. 11:  Kolonnenkonfiguration und Phasengleichgewicht des terndren Systems Etha-
nol—Wasser—Benzol
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Die untere (schwerere) Phase mit der Zusammensetzung D enthilt wenig Benzol und kann
einer dritten Kolonne aufgetrennt werden. Als Kopfprodukt resultiert wiederum das terné-
re Heteroazeotrop B, das nach Kondensation wieder in den Absetzer geleitet wird. Das
Sumpfprodukt E ist wasserreich und kann mit dem Feedstrom in die erste Kolonne einge-
speist werden.

Die obere (leichtere) Phase mit der Zusammensetzung C ist reich an Benzol und fungiert
als Riicklauf in den Kopf der zweiten Kolonne.

Alternativ zur Verwendung von Anilin als extraktiv wirkender Zusatzstoff werden ein Reihe
weiterer (mit Benzol wechselwirkender) Verbindungen eingesetzt. Erwédhnt seien Dimethyl-
formamid (DMF) und N-Formylmorpholin (NFM). Diese extraktiven Zusatzstoffe werden in
einem hohen Uberschuss im Vergleich zum zu trennenden Gemisch verwendet, um einen
Trennfaktor o, moglichst weit von 1 zu realisieren. Bei hohem Benzolanteil wird die Tren-
nung von Benzol und Cyclohexan vorteilhaft mittels azeotroper Rektifikation bewerkstelligt.
Aceton wird direkt in den Feedstrom der ersten Kolonne eingespeist, als Sumpfprodukt resul-
tiert reines Benzol, wihrend als Kopfprodukt ein azeotropes Gemisch Cyclohexan/Aceton
abgezogen wird. Durch Extraktion mit Wasser kann diesem Gemisch das Aceton entzogen
werden. Die Produkte der Extraktion sind einerseits reines Cyclohexan und andererseits ein
Aceton/Wasser-Gemisch, das destillativ leicht zu trennen ist.

Aufgabe 3:

Fur die Auftrennung eines Ethanol/Wasser-Gemisches (Xgion = 0,24) wird Benzol als
Zusatzstoff verwendet. Erstellen Sie die Mengenbilanz fur die drei Kolonnen der
azeotropen Rektifikation, wenn der Feedstrom (einschlie3lich des Sumpfprodukt-
stromsder dritten Kolonne) 10 mol/s betr agt!

5  Auftrennung von Multikomponenten-Systemen

Bei Multikomponenten-Systemen ist eine Vielzahl von Mdglichkeiten der Kolonnenschaltung
(Rektifikationssequenz, Abb. 12) moglich.

A =B pC A BC »B fBC AB - A
ABCR@_@G h ABW
D D C D C B

BCD CD BCD

ABC LA =B AB . c
ABQ@_&G h [
D BC C B D

Abb. 12 Rektifikationssequenzen fiir die Auftrennung von Vier-Komponentengemischen
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Die Anzahl der moglichen Schaltungen erhoht sich sehr schnell mit der Anzahl der Kompo-
nenten:

Anzahl der Komponenten 2 3 4 5 6 7
Anzahl der benétigten Kolonnen 1 2 3 4 5 6
Anzahl der moglichen Schaltungen 1 2 5 14 42 132

Die Auswahl der Trennsequenz hat einen groB3en Einfluss auf die Investitions- und Betriebs-
kosten. Zur Auswahl der optimalen Schaltung miissen die einzelnen Varianten moglichst ge-
nau durchgerechnet werden. Eine Vorauswahl gelingt bei Anwendung heuristischer Regeln:

1. entferne die fliichtigste Komponente zuerst;

2. entferne alle Komponenten nacheinander als Destillat;

3. fiihre schwierige Trennprobleme (z. B. @ = 1) am Ende durch;

4. bevorzuge Trennungen, bei denen die Destillat- und Sumpfproduktmenge ungefahr

gleich grof sind;

benutze nicht die Rektifikation, wenn 1 < a <1,05-1,10 ist;

fiihre immer die leichteste Trennung als ndchsten Schritt durch;

7. Dbetrachte im Falle grober Trennungen die Entfernung der Produkte im Seitenstrom
als Alternative.

AN

Die Anwendung der Seitenstromabnahme hat sich bei der Trennung von sehr komplexen
Mehrstoffgemischen durchgesetzt. So wird z. B. Rohdl nach der Abtrennung von Wasser,
Salzen und gasformigen Bestandteilen in nur zwei Kolonnen (eine Normaldruck- und eine
Vakuumkolonne) in einzelne Fraktionen aufgeteilt (Abb. 13).

Atmosphérische Vakuum-

Destillation Destillation
Abb. 13:  Anwendung der Seiten- f oase L T
stromabnahme bei der fr——-—- {—
Fraktionierung von ‘;W“W -
Rohol Er:}:j:: — (Pemleum) 1,,:11_::1_ Vakuum-Gasoly
L L [P
e LI

1 _ _|Mitteldestillat —_—
L L
'"’ Schweres

][ Wachsdestill. l.
“n A, |Schweres ’ 'Imh achsdestillaf
L’A;]—Mineldestillat R "’i

1 2 3 4 5 \;/ 6 W .
Atmospharischer Riickstand Vakuum-Riickstand

1 Entsalzer 2 Rohdlpumpe 3 Warmeaustauscher 5 Fraktionierturm 6 Rohrenofen 7 Fraktionierturm
4 Réhrenofen

Rohél

\ 4

Aufgabe 4.

Informieren Sie sich Uber den Temperaturverlauf innerhalb der Kolonnen fur die
Rohdldestillation! Welche Fraktion entspricht welcher Siedetemperatur? Wie erfolgt
die Trennung von Aliphaten und Aromaten?
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6  Aufbau von Rektifikationskolonnen

In der Rektifikationskolonne wird durch wiederholtes Verdampfen und Kondensieren die An-
reicherung der leichter siedenden Komponente erzielt. Je haufiger sich diese Vorginge wie-
derholen, desto besser ist die Trennung. Deshalb ist ein intensiver Kontakt der Phasen sehr
wichtig. Nur so kann ein intensiver Stoffaustausch erreicht werden. Fiir die Erhéhung der
Stoffaustauschraten sorgen Einbauten bzw. Packungen. Man unterscheidet zwischen

Siebbsden | = ﬁ»ﬂ

uuuuuuuuuu

Bodenkolonne

Glockenbdden

Ventilboden

e
i

Tunnelboden

Packunaskolonne |» | Fiillkérperpackung
4

Strukturierte Packungskolonnen

Die Fliissigkeit fliet unter Einfluss der Schwerkraft innerhalb der Kolonne von oben nach
unten. In Bodenkolonnen muss sie horizontal angebrachte Boden passieren. Aufgrund eines
Uberlaufwehres wird die Fliissigkeit gestaut, bevor sie iiber den Ablaufschacht zum nichst
tieferen Boden flieft. Der Dampf steigt aufgrund des Druckabfalls vom Sumpf durch an den
Boden angebrachte Offnungen sowie durch die auf den Boden gestaute Fliissigkeit zum Kopf
der Kolonne. Wahrend des Passierens der gestauten Fliissigkeit findet der Stoffaustausch zwi-
schen den Phasen statt. In der Abb. 14 ist dieser Vorgang fiir eine mit Glockenbdden ausge-
stattete Kolonne dargestellt.

Abb. 14:  Stoffstrome in einer Glockenbodenkolonne
GL — Glocke; AW — Ablaufwehr; AS — Ablaufschacht; KW - Kolonnenwand

Beim Glockenboden wird der Dampf nach Durchtritt durch die Boden6ffnung in die Fliissig-
keit gelenkt. Dabei muss er Schlitze passieren, die eine feinere Verteilung der Dampfblasen
gewihrleisten. Neben den Glocken kann eine entsprechende Umlenkung des Dampfstroms
durch auf die Bodenschlitze aufgebrachte Rinnen erfolgen. Unterhalb jeder Rinne bildet sich
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eine Art Tunnel, was zur Namensgebung ,, Tunnelboden* fiihrt. SchlieBlich kann eine Umlen-
kung des Dampfstroms durch bewegliche Einbauten erfolgen. Deren Verwendung hat den
Vorteil, dass bei einer zu geringen Dampfbelastung die Bodenschlitze geschlossen werden.
Anstelle von Boden, die eine Umlenkung des Dampfstroms gewéhrleisten, konnen Siebbdden
in die Rektifikationskolonnen eingebaut werden. Siebbdden sind im Prinzip Lochplatten, liber
welche(bei ausreichender Dampfbelastung) die Fliissigkeit stromt.

In Packungskolonnen findet der Stoffaustausch kontinuierlich innerhalb einer Fiillkdrper-
schiittung oder einer strukturierten Anordnung von Gazen bzw. Blechen statt. Zur Erzielung
eines guten Stoffaustausches bei niedrigem Druckverlust wurden eine Vielzahl von Packungs-
und Fiillkorperarten entwickelt, die in unterschiedlicher Grof3e und verschiedenen Werkstof-
fen angeboten werden. Die Abb. 15 zeigt wichtige Beispiele fiir Fiillkorper sowie eine struk-
turierte Packung und den Aufbau einer Packungskolonne.
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Der Aufbau einer Packungskolonne zeigt, dass oberhalb der Packung mittels eines Fliissig-
keitsverteilers der Riicklaufstrom gleichméBig {iber den Kolonnenquerschnitt verteilt wird.
Wihrend des DurchflieBens der Packung strebt die Fliissigkeit zum Kolonnenrand, wéhrend
der aufsteigende Dampf einen Zentralstrom in der Mitte der Kolonne ausbildet. Deshalb muss
nach Durchstrémen einer Packungshohe von 3 — 6 m die Fliissigkeit mit Hilfe von Einbauten
(Flussigkeitssammler und —verteiler) neu verteilt werden. Dariiber hinaus kann innerhalb der
Fiillkorperpackung mit Hilfe von Wandabweisern der Randgéngigkeit entgegengewirkt wer-
den.

Fiir die Festlegung des Durchmessers einer Fiillkorperkolonne ist die Kenntnis der maximalen
Dampf- und Fliissigkeitsbelastung wichtig. Diese beiden Grofen wirken sich direkt auf den
Druckverlust innerhalb der Kolonne aus. Der Druckverlust steigt mit der Dampfbelastung. Ab
Erreichen der ,,Staugrenze* wird das HerabflieBen des Kondensats behindert, so dass der
Fliissigkeitsinhalt innerhalb der Packung zunimmt. Damit sinkt die dem Dampfstrom zur Ver-
fiigung stehende freie Querschnittsfliche, was zu einer Erhohung der Dampfgeschwindigkeit
(zusitzliche Turbulenzen) und einer Verbesserung des Stoffaustausches fiihrt. Bei zu einem
zu starken Dampfstrom wird an der ,,Flutgrenze* die Fliissigkeit am kontinuierlichen Abflie-
Ben gehindert. Die Kolonne ist dann mit einer zusammen hidngenden Fliissigkeitssdule ge-
fiillt, durch die der Dampf hindurch perlt. Unter diesen Bedingungen steigt einerseits der
Druckverlust stark an, wihrend andererseits die Trennwirkung abféllt. Die beste Trennwir-
kung wird kurz unterhalb der ,,Flutgrenze* erreicht Abb. 16).
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Abb. 16:  spezifischer Druckverlust und Anzahl der theoretischen Trennstufen/m (NTU/m)
als Funktion des F-Faktors
(F = Dampfgeschwindigkeit im freien Querschnitt * v Dampfdichte )
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Experimentelle Aufgabenstellung

Trennen Sie ein vorgegebenes Toluol/Methylcyclohexan-Gemisch destillativ und ermitteln
Sie jeweils die theoretische Bodenzahl Ni, nach dem McCabe-Thiele-Verfahren!

Folgende MefBreihen sind durchzufiihren:

1) Variation des Kolonnentyps (vollstindiger Riicklauf — Heizstufe I):
a) leere Fiillkdrperkolonne
b) Fillkorperkolonne (Raschigringen)
c) Fillkorperkolonne (Stahlwendeln)
d) Glockenbodenkolonne;

2) Variation Dampfbelastung (vollstdndiger Riicklauf — Fiillkérperkolonne mit Raschigrin-

gen):
bei Heizstufe Il ab 220 V mit einem Regeltrafo in 15-Volt-Schritten abwirts;

3) Variation des Riicklaufverhiltnisses (Glockenbodenkolonne bei Heizstufe II) mit einem
Riickflussteiler wird eingestellt: v =20, 10, 5, 3

Ermittlung der Gleichgewichtskurve

Ermitteln Sie mit Hilfe der Dortmunder Datenbank die Gleichgewichtskurve (Molenbruch der
leichter siedenden Komponente in der Dampfphase gegen die Molenbruch dieser Kompo-
nente in der fliissigen Phase) fiir das bindre System Methylcyclohexan/Toluol bei einem
Druck von 0,1 MPa und der jeweiligen Siedetemperatur Ts ! Uberpriifen Sie, ob gilt:

S — 4V
o =9 !

Inbetriebnahme der Kolonnen

Vor dem Einschalten der Blasenheizung miissen einige frische Siedesteine in den Destillati-
onskolben gegeben und die Kiihlwasserzufuhr gedffnet werden. Die Einstellung der Kolon-
nenbelastung erfolgt liber die Regelung der Blasenheizung. Zur Einstellung der geringen Be-
lastung schalten Sie die Heizung zunichst auf Stufe II, dann bei Siedebeginn auf Stufe I zu-
riick. Zum Betrieb der Kolonnen bei hoher Belastung erhohen Sie die Heizleistung wieder auf
Stufe II. Bis zur Einstellung des Gleichgewichts in der Kolonne ist jeweils ca. 2 h (bei der
ersten Gleichgewichtseinstellung mindestens % h) zu warten. Dabei soll die Temperatur am
Kolonnenkopf iiber 10 Minuten konstant sein. Die Temperatur ist auf 1/10 Grad genau abzu-
lesen.

Bei der Glockenbodenkolonne ermdglicht der Fliissigteiler im Kolonnenkopf eine Teilung des
Kondensats in Riicklauf und Entnahmestrom. Das abgezogene Destillat wird in die Blase zu-
riickgefiihrt, um die Fliissigkeitsmenge in der Rektifiziereinheit wihrend der Messungen kon-
stant zu halten. Die Ansteuerung des Fliissigteilers erfolgt {iber das Destillationssteuergerat
»Dest-Star 1, welches tliber die Einstellung verschiedener Zeiten fiir Riicklauf und Entnahme
eine sehr breite Variation des Riicklaufverhiltnisses gestattet.

22



Die Zusammensetzung des Blaseninhalts wird refraktometrisch bestimmt. Hierzu entnimmt
man nach FEinstellung einer konstanten Kopftemperatur dem Sumpf eine Probe mit einer
Spritze (nach mehrmaligem Spiilen der Spritze etwa 1 - 2 cm?® aufziehen). Vor der refrakto-
metrischen Messung muss die Spritze gekiihlt werden. In folgender Tabelle finden Sie Mess-
werte, mit deren Hilfe sich eine refraktometrische Eichkurve erstellen ldsst. Die tabellierten
Volumenanteile sind jedoch zuvor in Molenbriiche Xycy umzurechnen.

Messwerte zur Erstellung einer refraktometrischen Eichkurve

V; (Toluol) Vs, (MCH) nZ
50 0 1.49736
45 05 1.48948
40 10 1.48163
35 15 1.47401
30 20 1.46608
25 25 1.45884
20 30 1.45146
15 35 1.44432
10 40 1.43702
05 45 1.42969
0 50 1.42312
plosm)
Toluol 0.8669
Methylcyclohexan 0.7694

Nach der Konstruktion des Gleichgewichtsdiagramms (DIN A3, oberer Bereich vergroBert)
lasst sich aus den gemessenen Daten die Anzahl der jeweiligen theoretischen Trennstufen
nach McCabe-Thiele grafisch ermitteln.
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VLE von Methylcyclohexan/Toluol
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’37 110.60 0.0000 0.0000
¢ 109.55 0.0500 0.0750
108.55 0.1000 0.1430
107.65 0.1500 0.2100
106.90 0.2000 0.2700
106.20 0.2500 0.3260
105.60 0.3000 0.3780
01 02 03 04| 105.00 0.3500 0.4240
104.50 0.4000 0.4700
104.00 0.4500 0.5150
103.55 0.5000 0.5600
103.15 0.5500 0.6040
102.75 0.6000 0.6500
102.45 0.6500 0.6940
102.15 0.7000 0.7370
101.90 0.7500 0.7780
101.65 0.8000 0.8180
101.40 0.8500 0.8600
101.20 0.9000 0.9060
101.00 0.9500 0.9540
100.85 1.0000 1.0000
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